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INTRODUCERE

Consumul mondial de energie este in continud crestere, iar energia regenerabila devine
mai atractivd datoritd incalzirii globale cauzatd de emisiile mari de CO2 provenite din
combustibilii fosili. Biomasa este una dintre sursele de energie regenerabile care poate genera
biocombustibili prin procesul de fermentare. Bioetanolul si biobutanolul sunt considerati buni
competitori valorosi pentru biocombustibili. Bioetanolul este deja utilizat in amestec cu benzina
la motoarele auto, dar biobutanolul are un continut energetic mai mare (36 MJ / kg), ceea ce il
face sa poata fi utilizat ca biocombustibil independent, fara modificarea actualelor motoare [1].
Pentru a beneficia de acesti biocombustibili, costurile cu procesarea in amonte si in aval a
biomasei trebuie sd fie profitabile. Ingineria chimica este cea care se ocupa cu obtinerea unei
concentratii mai mari de biocombustibil prin fermentare, precum si cu eficienta proceselor de
separare. Principalele tehnici de separare raportate pentru separarea etanolului si butanolului
sunt distilarea, adsorbtia, eliminarea gazelor, extractia lichid-lichid, osmoza inversa, perstractia,
pervaporarea si separarile hibride [1]. Dintre acestea, distilarea este tehnica de separare utilizata
in mare masura la scard industriala, cu un potential ridicat de intensificare a procesului si
integrare a caldurii. Una dintre cele mai cunoscute tehnici avansate de distilare este coloana cu
perete despartitor care poate integra mai multe coloane de distilare intr-una singurd pentru a
reduce costurile de investitie si operare [2]. De exemplu, o astfel de coloana de distilare a fost
proiectatd de Kiss si Ignat pentru deshidratarea bioetanolului [3]. Economii de energie de pana
la 40% au fost realizate prin integrarea cdldurii si addugarea tehnologiei de recompresie a
vaporilor (pompa de cadldurd) [4]. Separarea amestecului ABE diluat ar trebui abordata in acest
mod pentru a proiecta un proces eficient din punct de vedere energetic. Extractia lichid-lichid
poate fi, de asemenea, considerata pentru a reduce necesarul de energie pentru indepartarea
apei. Mai mult, aplicabilitatea fiecarui proces de separare ar trebui sd fie doveditd printr-un

studiu dinamic si de control al procesului.
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CAPITOLUL 1 — De la substrat la bioetanol

In productia de bioetanol, procesul din amonte joaci un rol important in eficienta
procesului din aval. Cu cat concentratia de etanol este mai mare dupa fermentare, cu atat este
mai mic costul procesarii in aval. Bioetanolul poate fi obtinut din diferite tipuri de materii prime
(produse agricole, biomasa lignocelulozica, deseuri agricole sau alge) care sunt supuse

pretratarii (fizice, chimice sau biologice), hidrolizei si fermentarii.

Prima generatie de materii prime (FGF) pentru productia de bioetanol provine din
produse agricole (porumb, grau, orz si trestie de zahar). Dezavantajele utilizarii acestor materii
prime sunt costurile de productie, tipul de planta si climatul necesar cresterii acesteia. Materiile
prime de a doua generatie (SGF) si materiile prime de generatia a treia (TGF), care nu
concureaza cu culturile alimentare, sunt biomase lignocelulozice provenite din deseuri agricole
si, respectiv, alge / alge marine, cu un continut scdzut de lignina [5]. Cu toate acestea, doar FGF
si SGF au potential industrial. Cele mai scumpe procese din amonte la scara industriald sunt
pre-tratarea si hidroliza. Oricum, procesul de pre-tratare a biomasei trebuie facut pentru a obtine
un randament ridicat de etanol in procesul de hidroliza si fermentare [6]. Procesul de pre-tratare

este impartit in mai multe clase: fizic, chimic, fizico-chimic si biologic [7].

Scopul pre-tratamentului fizic este de a reduce dimensiunea plantei si de a creste
suprafata pentru a face zaharurile mai accesibile enzimelor [8]. Pre-tratarea fizica se poate face
folosind urmadtoarele tehnici: mdacinare, auto-hidrolizd (explozie de abur necatalizatd) si
presiunea apei calde lichide [9]. Pre-tratarea chimicd este utilizatd in principiu pentru
degradarea ligninei si hemicelulozei din biomasa prin hidroliza acida, hidroliza alcalind sau
oxidare [10]. Pre-tratarea fizico-chimica poate influenta foarte mult randamentul materiei prime
lignocelulozice. Hemiceluloza este cea mai sensibild componenta termica (150 °C), prin urmare
sunt necesare un pH, umiditate si temperatura bune [11]. Pre-tratarea biologica este un proces
care consumd mult timp (4 - 8 saptdmani) si ofera un randament ridicat al produsului fara
compusi toxici sau inhibitori. Desi procesul este ieftin si nu necesitd multd energie, acesta nu
poate fi aplicat la scara industriald [12]. Exista trei tipuri de pre-tratare biologica: cu ciuperci

microbiene, enzimatice si cu putregai moale.

Procesul de hidroliza are ca scop depolimerizarea celulozei si hemicelulozei in glucoza
respectiv pentozd si hexozd, prin utilizarea apei cu enzime sau acizi. O buna calitate a
hidrolizatului poate genera un randament mai mare de etanol in timpul etapei de fermentare, la

costuri reduse. De exemplu, materiile prime de a doua generatie contin glucoza, galactoza,




Design and Control of Energy-Efficient Processes for Bioethanol and Biobutanol Dehydration

manoza, xiloza si arabinoza care furnizeazd un randament ridicat de etanol in etapa de
fermentare, fiind, de asemenea, mai complexe decat amidonul materiilor prime din prima
generatie, care contin doar glucoza [13; 14]. Hidroliza acidd implica tratarea substratului cu
acid sulfuric si acid clorhidric la o anumita temperatura si perioadd de timp pentru a permite
conversia hemicelulozei si celulozei in zaharuri. Hidroliza enzimatica este condusa de enzime
scumpe, cum ar fi celulaza si hemicelulosa, pentru a rupe legaturile dintre celuloza si
hemiceluloza. Celulaza poate fi produsa de diferite tipuri de bacterii, cum ar fi Clostridium,

Cellulomonas, Thermomonospora, Bacillus, Bacteriodes, Acetovibrio si Streptomyces [15].

Procesul de fermentare este cel mai important pas pentru conversia glucozei si a xilozei
in etanol. Pentru a realiza aceastd transformare, substratul trebuie amestecat cu apad si
microorganisme si scufundat sau lasat pentru fermentare in stare solida in sistem discontinuu,
alimentat in lot sau continuu [16]. Drojdiile, bacteriile si ciupercile sunt cunoscute sub numele
de microorganisme de fermentatie capabile sa fermenteze zaharurile si sa transforme piruvatul
in etanol. Eficienta conversiei poate depinde si de bioreactorul ales. Bioreactorul este ales in
functie de urmatoarele variabile: modul de functionare (discontinuu, alimentat-discontinuu sau
continuu), compozitia materiei prime, productivitatea, conditiile de functionare, dimensiunea
st forma reactorului, produsul dorit, economia de proces si siguranta [17; 18]. Modul de
functionare este ales pe baza stabilitatii genetice a microorganismelor, tipului de substrat,

productivitate, flexibilitate, control, risc de contaminare bacteriana si economia procesului.

Bioetanolul produs in procesul de fermentare poate atinge o concentratie la care
microorganismele pot fi inhibate, oprind astfel productia de etanol. Prin urmare, procesul de
fermentare este combinat cu o tehnicd de recuperare pentru a separa continuu etanolul de
bulionul de fermentare. Etanolul poate fi recuperat din fermentare prin tehnici de separare, cum
ar fi distilarea, pervaporarea, adsorbtia, eliminarea gazelor, fermentarea in vid sau extractia
solventului [19]. Distilarea este o tehnicd de separare bazatd pe volatilitatea componentelor,
utilizatd de mai multi ani pentru recuperarea etanolului. Tehnica de adsorbtie foloseste un
adsorbant poros capabil sd adsorba si sa desorba etanolul n timpul procesului de fermentare,
bulionul fiind reciclat constant. Tehnica de stripare a gazelor foloseste gaz anaerob, cum ar fi
dioxidul de carbon si azotul pentru a recupera etanolul din bulionul de fermentatie.
Pervaporizarea este tehnica de separare aplicatd de obicei pentru separarea amestecurilor

azeotrope, a amestecurilor organice sau a solutiilor.

Tn acest capitol au fost prezentate cateva rezultate experimentale din literatura privind

concentratia si randamentul bioetanolului obtinut din biomasa lignocelulozica.
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CAPITOLUL 2 - Proces conventional de deshidratare a bioetanolului

Deshidratarea bioetanolului prin distilare este un proces consumator de energie datorita
concentratiei scazute de etanol (10-12% in greutate) obtinutd din fermentatie si a azeotropului
etanol-apa. Procesul tipic de deshidratare a etanolului implica o etapa de preconcentrare, in care
se obtine un amestec aproape azeotrop de etanol-apd, urmat de ruperea azeotropului etanol-apa
prin distilare extractiva folosind etilen glicol ca agent de separare (Figura 2.1). Kiss si Ignat
[20] discuta despre proiectarea optima a unei instalatii de deshidratare a bioetanolului, aratand
ca concentratia optima de etanol preconcentrat este de 91% in greutate. Dinamica si controlul
sunt la fel de importante ca optimizarea economica. Kiss, Ignat si Bildea [21] au dezvoltat o
simulare dinamica Aspen Dynamic a instalatiei de deshidratare a etanolului, care a fost utilizata
pentru a dovedi controlabilitatea designului optim. Desi simularea bazatd pe flux poate fi
pe presiune atunci cand este necesar un model dinamic mai realist. Cu toate acestea, simularea
dinamica bazata pe presiune este mai dificila, deoarece implicd o modelare mai detaliatd a
schimbarilor de presiune din instalatie prin intermediul pompelor, compresoarelor, supapelor si
altor elemente hidraulice. Prin urmare, scopul acestui capitol este de a dezvolta o simulare
dinamica a instalatiei de deshidratare a bioetanolului bazata pe presiune si de a utiliza acest

model pentru un studiu de controlabilitate.

Solvent

25°C, 1.03 bar Ethanol
20798 kgh - >
99.98%w E.G. 78°C, 1 bar
00.02%w W 12525 kg/h

99.78%w E
RR =0.24 00.17%w W

Diam = 1.4 00.03%w E.G.
ED
< Qreb = 5738 kW
Qcond = -3686 kW

77.9°C, 1 bar
13735 kg/h

91.00%w E
09.00%w W

Water
Ethanol >
99.6°C, 1 bar
Water RR =131 1215 kg/h
. Diam = 2.89 00.07%w E
igébé'&;ﬁar Qreb = 20425 kW 99.93%w W
10.00%w E Qcond =-8653 kW
90.00%w W 156.8°C, 1.16 bar RR =0.45
22008 kg/h Diam = 0.89
00.01%w E reb = 1793 kW
Water 05.49%w W Q

94 50%w E.G. Qcond =-1106 kW

106.9°C, 1.29 bar
111265 kg/h
00.01%w E Solvent
0,
99.99%w W 201°C, 1.15 bar
20793 kgh

99.98%w E.G.
00.02%w W

S
>

Figura 2.1. Bilantul masic si date de dimensionare instalatiei de deshidratare a bioetanolului
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O simulare in stare stationara a fost dezvoltata in Aspen Plus [21; 22], pe baza
parametrilor de proiectare furnizati de referinta [20]. Modelul NRTL [23] a fost utilizat pentru
a reprezenta non-idealitatea fazei lichide, toti parametrii de interactiune binara fiind disponibili

in baza de date Aspen Plus.

O simulare dinamica bazata pe presiune a fost dezvoltatd folosind Aspen Dynamics.
Toate vasele au fost dimensionate pe baza unui timp de sedere de 10 minute. Diametrul coloanei

a fost obtinut folosind functia de ,,dimensionare a talerelor” oferita de Aspen Plus.

Procesul complet, inclusiv buclele de control este prezentata in Figura 2.2. Controlul
fiecarei coloane de distilare este standard: presiunea este controlatd prin utilizarea
condensatorului; nivelurile tamburului si ale tamburului de reflux sunt controlate prin
deschiderea supapei din fluxul de blaz si, respectiv, pe fluxurile de distilat; o temperatura in
sectiunea de stripare este controlati de sarcina de reincilzire. In PDC, rata de reflux este
mentinuti constanti. In EDC si SRC, refluxul de masi este utilizat pentru a controla o
temperatura in sectiunea de rectificare. Talerele utilizate pentru controlul temperaturii au fost
alese ca cele mai ,,sensibile” talere ale profilului de temperatura al coloanelor [24]. Fractia de
masa a apei din produsul cu etanol este masurata de un analizor de concentratie si mentinuta la
punctul sdu de referintd prin schimbarea raportului EDC solvent / alimentare. Nivelul din

rezervorul tampon de solvent este controlat de compozitia solventului.

|
|
|
|
: |
: @ - Ethanol
|
-©-5 |
! |
o R
V2 : i - ®_ _:
|
Ethanol, - ‘m
' Solvent / feed "= V6
| @ Water
1
1 1
_____ Solvent ! '
vs Makeup : R
:
V3 Sa :
1
U
(p)
\'Z4 I
S V8
Solvent Water

Figura 2.2. Structura de control a instalatiei de purificare a bioetanolului
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Toate controlerele sunt de tip PI. Acordarea controlerului a fost realizata prin
urmatoarea procedurd. Pentru fiecare bucld de control, intervalele corespunzatoare ale
variabilei de proces PV si iesirii controlerului OP au fost alese in jurul valorilor nominale, pe
baza variatiei acceptate a PV din punctul de referinta si a modificarii maxime a variabilei
manipulate OP. Apoi, castigul controlerului a fost setat la 1 %/%. Timpul de resetare a fost
stabilit egal cu o valoare estimatd a constantei de timp a procesului. Reglarea controlorului de
concentratie a etanolului a fost realizatd prin gasirea limitei de stabilitate utilizdnd procedura

ATV [25] si folosind setarile Tyreus-Luyben [25].

Performanta sistemului de control in ceea ce priveste perturbatiile de debit la alimentare
este prezentata in Figura 2.3 (stdnga). Simularea incepe de la starea de echilibru. Debitul de
alimentare este crescut de la 125.000 kg / h 1la 150.000 kg / h in doua etape la momentul t=6 h
sit=14.5 h. Apoi, debitul este redus la 100.000 kg / h in mai multe etape (la momentul t = 24,
34, 43 s1 49 h) si apoi (la momentul t = 54 h) readus la valoarea initiala. Debitele produsului
(apa si etanol) se modifica in functie de debitul de alimentare. Mai mult, debitul solventului
catre coloana EDC este ajustat pentru a se potrivi cu debitul amestecului de etanol-apa alimentat

in coloana EDC. In ciuda tulburarilor mari, puritatile produsului raméan ridicate.

1 Ethylenie Glycol 270000 1 0.12
s Water(PDC) .
0-999 240000 Water(PDC) Etl Qpl - Feed conc.
L 0.999 <+ 0.1
§ 0.998 ——Fihanat (£00) l‘ 210000 £ _ Ethahol (EDC)
B ~ ¥ o5 0998 0.08
b WateI('SRC) f/ ‘;, ‘3 / \ / \\
&= 0.997 180000 © \
P v ] B & 0997 Wa—m \ y 0.06
S 0.996 150000 3 8 \
(=]
l_ Feed flow rate (PDC) o 2 0.996 0.04
0.994 90000 0.994 0
0 10 20 30 40 50 60 70 0 5 10 15 20 25 30 35
Time / [h] Time / [h]

Figura 2.3. Rezultatele simularii dinamice - schimbarea debitului de alimentare (stdnga); schimbarea
compozitiei la alimentare (dreapta)

Performanta sistemului de control in ceea ce priveste tulburarile de compozitie la
alimentare este prezentatda in Figura 2.3 (dreapta). Deoarece concentratia de etanol este
modificata de la 10% masic. pana la 12% masic sau 8% masic, puritatea produsului cu etanol

depaseste 99,8% masic specificat. Puritatea produsului de apa ramane, de asemenea, ridicata.

Instalatia proiectata in mod optim, investigatd in aceasta lucrare prezintd proprietdti
excelente de controlabilitate: puritdtile produsului sunt mentinute la specificatie, in ciuda

perturbatiilor mari in debitul si compozitia de alimentare.
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CAPITOLUL 3 - Coloana cu perete despartitor extractiva asistata de

pompa de caldura pentru deshidratarea bioetanolului

Bioetanolul este un combustibil regenerabil produs in cantitdti mari, pe diferite cai:
porumb la etanol, trestie de zahir la etanol, biomasa lignocelulozica la etanol. Tn toate cazurile,
materiile prime sunt pre-tratate si apoi fermentate pentru a se obtine bioetanol diluat cu o
concentratie de 5-12% [26; 27; 28]. Acest lucru trebuie concentrat in continuare la 99-99,8% in
greutate, intr-un proces intens energetic care implica distilarea combinata de obicei cu distilarea
extractiva [20]. Concentratia fluxurilor diluate din fermentatie nu este o problema legata doar
de etanol, ci o problemda mai generica intdlnitd in biorafinarii [5]. S-au propus diferite
imbunatatiri energetice ale procesului de distilare pentru separarea si purificarea etanolului,
cum ar fi utilizarea coloanelor de distilare integrate termic (HIDiC) care se bazeazd pe
principiile de recompresie a vaporilor [29; 30]. Cu toate acestea, tehnologia HIDIC este
impiedicata de costurile mari ale echipamentelor (ducand la perioade lungi de recuperare) si se

limiteaza, de asemenea, la producerea numai a etanolului hidratat.

Intr-un studiu recent, Kiss si Ignat (2012) au propus o noua configuratie extractiva DWC
care integreaza cele trei coloane de distilare ale unui proces clasic - coloana de distilare pre-
concentrare (PDC), coloana de distilare extractiva (EDC) si coloana de recuperare a solventului
(SRC) - intr-o singura unitate [3]. Pe langa acest sistem extractiv integrat DWC, Luo si colab.
(2015) au adaugat, de asemenea, o pompa de caldura cu recompresie de vapori (VRC) pentru a
creste in continuare economiile de energie pand la 40% (Figura 3.1) [4]. Aceastd solutie
eleganta a fost prezentata si la conferinta comuna PSE-2015 si ESCAPE-25 printre cele mai
bune contributii la sectiunea de proiectare a proceselor. Dar autorii au fost, de asemenea,

provocati sd demonstreze controlabilitatea unui astfel de sistem extrem de integrat.

Combinatia inteligentd a pompelor de caldura (de exemplu, recompresia vaporilor) cu
tehnologia extractiva a coloanei cu perete despartitor (E-DWC) oferd avantaje semnificative in
ceea ce priveste costurile anuale totale scazute si economiile majore de energie de aproximativ
40%. Dar controlabilitatea procesului este la fel de importanta ca si economiile de costuri, avand
in vedere cd instalatia trebuie sd fie disponibild si complet functionald pentru a asigura
economiile de proiectare asteptate. Problema este ca un sistem mai integrat are mai putina
flexibilitate si mai putine grade de libertate, fiind astfel mai dificil de controlat. Pentru a rezolva
aceastd problemad, investigdm dinamica procesului si propunem o structurd de control a

procesului destul de simpld, dar eficientd, care este capabila sa respinga tulburarile obisnuite.
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Figura 3.1. Schema flux a DWC extractiv - asistat de VRC pentru deshidratarea bioetanolului

In acest capitol, se dezvolti o structuri de control eficientd prin abordarea acestor sarcini
de control la nivelul intregii instalatii. Pentru a atinge acest obiectiv, simularile dinamice
(efectuate in Aspen Dynamics) au fost utilizate pentru a intelege dinamica procesului si pentru
a dovedi eficacitatea structurilor de control propuse. Punctul de plecare este proiectarea E-DWC
asistatd de VRC propusa de Luo si colab. (2015), care realizeaza economii de energie de 40%
comparativ cu secventa de separare conventionald [4]. Retineti cd integrarea energetica
suplimentard ar putea fi incercatd prin utilizarea fluxurilor de produse pentru preincalzirea
alimentarilor. Cu toate acestea, deoarece nu exista flux de lichid din coloana principala catre
pre-fractionare, fluxul de alimentare actioneaza ca reflux. Prin urmare, alimentarea sub punctul
de fierbere imbunatateste eficienta separarii. Figura 3.1 prezinta detalii despre E-DWC asistat

de VRC, inclusiv bilantul de masa si energie.

Simularea originald Aspen Plus a fost exportata Tn Aspen Dynamics. Simularea consta
din doua modele RADFRAC separate care corespund partilor PDC si EDC-SRC ale coloanei
Cu perete despartitor si sunt interconectate prin fluxuri de vapori si lichide. Modelul de simulare
dinamica este prezentat Tn Figura 3.2, care include punctul de referinta al controlerelor
principale. Siguranta unui proces este obtinutd de obicei printr-o combinatie de design, supape
de sigurantd si functii de protectie a instrumentului. Sistemul de control al procesului sprijind
siguranta prin controlul nivelurilor de lichid si a presiunii vaporilor, asigurandu-se astfel ca tot

materialul este continut in limitele procesului.
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Solvent make-up 52.5°C j

: L/D =3.203 1bar -

Ethanol

V/B=0.173

-4

Solvent recycle ‘

Figura 3.2. Model de simulare dinamica a DWC extractiv asistat VRC pentru deshidratarea
bioetanolului, inclusiv buclele de control necesare pentru stabilizarea procesului

Dupa implementarea regulatoarelor de baza, simularea poate fi rulatd. Pornind de la
starea de echilibru, atata timp cat sistemul nu este deranjat, variabilele procesului (debitele,
temperaturile, presiunile) rdman la valorile lor nominale. Cu toate acestea, simularea se
intrerupe pentru orice tulburdri mici. Astfel, au fost addugate bucle de control al calitatii, dupa
cum urmeaza: un regulator de temperatura a fost adaugat pe fluxul de condens; a fost addugat
un controler de temperaturd pentru talerul 33 (cel mai sensibil taler) prin manipularea sarcinii
refierbatorului EDC-SRC.

Dupa aceste modificari, simularea este reusita atata timp cat incepe de la starea de
echilibru si nu se introduce nicio perturbare. Cu toate acestea, simularea inca se stricd pentru
orice crestere mica a debitului de alimentare, ceea ce arata ca punctul de operare este instabil.
Cresterea debitului de alimentare PDC (lichid rece) duce la un debit de vapori mai mic de-a
lungul PDC. Ca rezultat, scade presiunea si mai putini vapori sunt alimentati la sectiunea EDC-
SRC (regulatorul de presiune PDC inchide supapa de distilare a vaporilor). Presiunea pe
sectiunea EDC-SRC scade, iar regulatorul de presiune EDC-SRC scade debitul vaporilor de
distilat EDC-SRC. Apoi, mai putina caldura este transferata in schimbatorul lateral (integrata
termic), urmati de o scidere suplimentari a debitului de vapori de-a lungul PDC. In acelasi
timp, mai mult EG se gaseste in sectiunea inferioarda a EDC-SRC, ceea ce duce la cresterea
suplimentara a temperaturii (in ciuda presiunii mai mici). Regulatorul de temperatura SRC-
EDC reactioneaza si scade sarcina de reincalzire, ducand la o reducere suplimentara a debitului
de vapori de-a lungul sectiunii EDC-SRC (si, prin urmare, la o scadere suplimentara a debitului

de distilat al vaporilor SRC-EDC). In mod clar, este necesara o structurd de control adecvata.
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Cheia stabilizarii sistemului este adaugarea unei sarcini mici la ultimul taler a coloanei
PDC. Aceasta sarcind poate fi apoi utilizatd ca noua variabild manipulata intr-o bucla de control
care asigura ca debitul de vapori de la PDC la partea SRC-EDC este constant atunci cand

sistemul este afectat de perturbari.

Cand se adauga regulatorul de pozitie a supapei VPC (Figura 3.3), pot fi introduse
perturbari ale debitului si compozitiei fara a afecta stabilitatea procesului. Cu toate acestea,
structura de control prezentatd in Figura 3.3 nu este capabila sa mentina calitatea produselor, si
anume puritatea fluxurilor de apa si etanol. Mai mult, masurarea debitului vaporilor care merg
de la PDC la SRC-EDC este dificila in practica. Simularile dinamice arata, de asemenea, ca
alimentarea cu solvent si schimbatoarele de cdldura din fundul PDC necesitd incalzire sau

racire, in functie de perturbare.

Ethanol

Solvent ;
make-up!

Feed EL@

3.7 bar

' 1153°C 1+
--- ——@ 100.13 °C

T w.
H
'" 1.25 bar

184.18 °C

By-pass

0-4GJ/h 43.9 GJ/h,
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Solvent
recycle

89 ppm ‘- ----- -- + Water

Ethanol :

Figura 3.3. Structura de control a E-DWC asistata de VRC pentru deshidratarea bioetanolului

Figura 3.3 prezinta structura de control pentru E-DWC asistat de VRC. Pentru
comoditate, este inclus punctul de referintd al mai multor controlere. Productia este stabilita
prin modificarea valorii de referintd a regulatorului de debit manipuland debitul fluxului de
alimentare. Un controler de raport asigura faptul ca cantitatea de solvent utilizat (make-up si

flux de reciclare) este proportionala cu debitul de alimentare. Acest raport este stabilit de un
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controler de calitate care realizeaza o fractie de masa constanta a impuritatii apei in produsul
cu etanol. Temperatura solventului addugat la unitatea E-DWC este controlatd printr-0
configurare de interval divizat, in care unul dintre schimbatoarele de caldura raceste sau

incalzeste fluxul de solvent, dupa cum este necesar.

Compresorul este actionat la o presiune constantd de iesire - presiunea la care se
deschide supapa de pe conducta de iesire - si debit variabil, care se realizeaza prin intermediul
unei reciclari interne sau a altor mijloace. Sarcina refierbatorului PDC (extern) este asigurata
de o fractiune din vaporii comprimati (aproximativ 94% in conditii de proiectare) si de utilitatea
fierbinte. Sarcina externa furnizata de utilitatea fierbinte este utilizatd pentru a controla
temperatura pe partea PDC a coloanei de perete despartitor. Cand reglarea acestei bucle este

suficient de agresiva (castig mare, timp integral mic), sistemul este stabilizat.

Bucla de ,,control al pozitiei supapei” (VPC) asigura atat raspunsul rapid la perturbari,
cat si eficienta energetica. Astfel, atunci cand regulatorul de temperatura PDC necesita o sarcind
mai mare, debitul utilitatii fierbinti este crescut. Acest lucru are un efect rapid asupra variabilei
controlate. Ulterior, controlerul VPC creste treptat debitul vaporilor comprimati care trec prin

preincalzitor, pana cand debitul utilitatii revine la valoarea de proiectare.

Punctul de referinta al regulatorului de temperatura PDC este dat, in cascadd, de un
controler de calitate care mentine constanta fractia de masa a impuritatii etanolului in fluxul de
apa. Retineti ca dinamica transmitatoarelor de concentratie (masuratori) pe etanol si fluxurile

de apad a fost modelatd, incluzand un interval de esantionare si un timp mort de 1 minut.

Pornind de la starea de echilibru, debitul de alimentare este crescut cu 10% (de lat =2
hlat =4 h), readus la valoarea initiala (la t = 12 h), scazut cu 10% (la t = 22 h) si a readus din
nou la valoarea initiald (la t = 32 h). Atat etanolul, cat si debitul apei se modifica in functie de
debitul de alimentare si ating noile valori ale starii de echilibru intr-un timp destul de scurt
(Figura 3.4, stanga). Este remarcabil faptul ca compozitia etanolului si a produselor din fluxul

de apa raman practic neschimbate (Figura 3.4, dreapta).

Figura 3.5 prezinta variabilele interne cheie, pentru acelasi scenariu. Diferitele debite
interne urmeaza schimbarea debitului de alimentare (graficul a). Puritatea etanolului este
mentinuta prin modificarea raportului solvent / alimentare (graficul b). Cand viteza de avans
creste (de lat =2 hlat=12 h), este necesara o sarcind mai mare a refierbatorului lateral. Acest
lucru se realizeaza prin cresterea refierbatorului lateral (graficul ¢) si prin reducerea by-pass-

ului Tn jurul centralei laterale (graficul d).
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Figura 3.5. Variabile interne cheie pentru £ 10% perturbarea debitului. a) Debite; b) Controler al
compozitiei produsului cu etanol; ¢) Regulator de temperatura a pre-fractionatorului; d) Controler al
sarcinii refierbatorului lateral (VPC)

O structurd eficientd de control care atinge obiectivul de control este rezultatul principal

al acestui studiu, care este primul care demonstreaza controlabilitatea DWC extractiv asistat de

recompresie de vapori. Sistemul este robust pentru a creste viteza de alimentare si perturbatiile

compozitiei de alimentare si pentru modificarile punctului de referinta al puritatii etanolului.

Intrucat modificdrile pasului nu sunt tolerate, acest studiu ofera un avertisment clar inginerilor

de proces si de control cd astfel de modificari ar trebui sa fie puse in aplicare lent.
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CAPITOLUL 4 - De la substrat la biobutanol in procesul ABE

Butanolul concureaza cu succes printre combustibilii fosili precum benzina, motorina
si, de asemenea, cu bioetanolul. Dintre combustibilii de tip alcool care au proprietati similare
benzinei, butanolul are mai multe avantaje fata de etanol: densitatea energeticd a butanolului
este mult mai mare (29,2 MJ / L) permitand un kilometraj mai mare; raportul aer-combustibil
este mai mare (AFR = 11,2), deci poate fi utilizat in amestecuri mai mari si poate produce mai
multd putere; cifra octanica a butanolului este mai mica (RON = 96), dar similar cu cel al
benzinei; iar butanolul are o presiune de vapori mai mica si, prin urmare, este mai sigur de
manipulat. La fel ca bioetanolul, butanolul poate fi amestecat cu combustibili fosili pentru
reducerea emisiilor de CO2, dar butanolul poate fi amestecat In orice concentratie si utilizat in
motoarele auto existente, fara nicio modificare. Butanolul are un continut de energie cu 25%

mai mare, este mai putin volatil si mai putin coroziv, fiind un bun combustibil de transport.

Combustibilul butanol poate fi produs din uleiuri brute sau din surse verzi, dar se obtine
de preferinta din diferite substraturi lignocelulozice precum stuf de porumb, paie de grau, fibre
de porumb, paie de orz, iarbd de schimb si reziduuri de lemn. Biobutanolul este produs in
procesul de fermentare acetona-butanol-etanol (ABE) cu concentratie scazuta <3% [1]. Cu toate
acestea, imbunatatirea microorganismelor de fermentatie prin inginerie genetica sau mutatie ar
putea depdsi problemele concentradrii scazute. De exemplu, microorganisme precum

Clostridium Beijerinckii si Clostridium Acetobutylicum produc butanol cu randament.

Se stie ca trei generatii de biocombustibili (inclusiv butanolul) sunt furnizate prin
procese de fermentare. Prima generatie este obtinuta din zaharuri, ulei vegetal, amidon, cereale,
seminte si asa mai departe. Aceasta generatie reprezintd un inconvenient pentru productia de
alimente, crescand costul culturilor si alimentelor. A doua generatie de biocombustibili este
obtinutd din biomasad lignocelulozica si deseuri agricole, care nu afecteaza productia de
alimente si sunt de preferat pentru productia de biobutanol. A treia generatie de biocombustibili

este obtinutd din substraturi precum algele si algele marine.

Pre-tratamentul chimic foloseste acizi concentrati (H2SO4, HCI), acizi diluati (H2S04),
percolatie reciclatd cu amoniac (ARP), solutii alcaline (NaOH, Ca (OH) 2), solventi organici
(etilen glicol) si lichide ionice. Pre-tratamentul biologic foloseste bacterii si ciuperci care
produc enzime ca xilanaze si celulaze, care sunt utilizate pentru conversia cu randament ridicat
a zaharurilor Tn butanol. Pot fi utilizate pretratamente fizice, cum ar fi explozia de fibre de

amoniac (AFEX), explozia de CO2, apa calda lichida si explozia de abur.
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Fermentarea ABE implica douad faze: 1) acidogeneza in care se formeaza acizi acetici si
acizi butirici si 2) solventogeneza in care acizii sunt transformati in solventi (acetond, butanol
st etanol). Cele mai simple reactoare (conventionale) pentru producerea butanolului sunt de tip
discontinuu. Aceste reactoare prezintd dezavantaje de inhibare a butanolului, faza de intarziere
prelungitd si timpul de preparare. Randamentul maxim de solventi ABE si productivitatea
butanolului se realizeaza atunci cand concentratia optima de butirat este controlata la4 g/ L
prin ajustarea pH-ului. Neglijand pH-ul mediului, productia de butanol se poate opri deoarece

acidul butiric inhiba cresterea celulara, care scade cu cresterea concentratiei de butirat [11].

Fermentarea ABE in bioreactoare continue si semi-continue rezolva problemele
timpului de preparare si a fazei de Iintarziere, crescdnd randamentul produsului si
productivitatea prin reciclarea celulelor sau imobilizarile celulare. Materialul si reactantii pot fi

alimentati intr-un reactor mic, cu rate de amestecare mai mari si timp de functionare flexibil.

Datoritd fortelor de forfecare de la fluxul continuu de lichid in bioreactor, activitatea
cataliticd si stabilitatea celulei sunt deteriorate. Ca rezultat, pentru o perioadd lungd de
functionare, reactorul isi pierde productivitatea din cauza restrictiei de transfer de masa si a
acumularii de biomasa moarta, ducand la deteriorarea reactorului sau a membranei datorita
efectelor de blocare si canalizare. Pentru a rezolva aceasta problema, imobilizarea celulara in
bioreactor ajutd productia de butanol sa functioneze continuu. Mai mult, matricile fibroase
imbunatatesc utilitatea celulelor imobilizate. Concentratia de biomasa poate creste cu succes,
iar toxicitatea butanolului scade atunci cand se combind fermentarea continud (inclusiv un

sistem de retentie a celulei) cu recuperarea produsului intr-un rezervor rapid.

Mai multe tehnici pot fi folosite pentru a creste concentratia ABE din fermentare
(recuperare): striparea gazelor este o tehnica economica pentru recuperarea in situ a solventului
ABE 1n care gazele de fermentatie (CO2, H2 si N2) sunt barbotate prin bulionul de fermentare
lar gazele capteaza ABE. Folosind Clostridium Beijerinckii BA 101 in fermentatie continua
cuplata cu dezizolarea gazului, concentratia ABE atinge 460 g / L [26]. Extractia lichid-lichid
este o tehnicd de recuperare care foloseste un extractant organic insolubil in apd amestecat cu
bulion de fermentare [28]. Tehnica de perstractie utilizeaza o membrana intre bulionul de
fermentatie si extractant, oferind o suprafata pentru schimbul de butanol. Pervaporizarea este o
tehnica pentru Indepartarea selectiva a componentelor organice din bulionul de fermentatie sub
formd de vapori printr-o membrana, urmata de recuperare prin condensare. Adsorbtia este o
tehnica de separare care foloseste adsorbanti hidrofobi (adesea silice). Osmoza inversd este o

tehnica de recuperare bazata pe indepartarea apei de catre membranele semipermeabile.
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CAPITOLUL 5 - Separarea butanolului Tn procesul de fermentare

ABE prin coloane conventionale si cu perete divizor

Productia de ABE prin fermentare se confrunta cu mari provocari datorita concentratiei
foarte scazute (<3% wt. Butanol) si a randamentului datorita toxicitdtii severe a butanolului
pentru microorganisme. O modalitate de a rezolva problemele este modificarea
microorganismelor pentru fermentarea ABE prin inginerie genetica (pentru a le mentine 1n viata
si active sub concentratii mai mari de butanol), ducand la cresterea productivititii,
randamentului si a concentratiei si, astfel, la reducerea costurilor de productie [31]. Dar acesta
este un obiectiv nerealizat pe termen lung si chiar daca modificarea microorganismelor devine
realitate, separarea si purificarea produselor vor raimane in continuare o provocare critica [32].

O abordare este dezvoltarea unor procese mai eficiente in aval pentru recuperarea butanolului.

Mai multe lucrari descriu principalele tehnici de separare utilizate, cum ar fi: distilarea,
adsorbtia, separarea gazelor, fulgerul in vid, extractia lichid-lichid, osmoza inversa, perstractia,
pervaporarea si separdrile hibride [33]. In timp ce multe dintre aceste tehnologii sunt inci in
faza de cercetare si dezvoltare, distilarea raméne o tehnologie dovedita industrial, cu potential

de a-si imbunatati eficienta energetica prin intensificarea procesului [34].

Cu toate acestea, utilizarea distilarii pentru recuperarea butanolului este consideratd prea
solicitanta privitor la necesarul de energie, utilizand pana la 220% din continutul de energie al
butanolului. Dar aceastd valoare ar putea fi redusa la aproximativ 20% sau chiar mai putin

atunci cand procesul de distilare este combinat cu tehnici de recuperare in situ (ISPR) [35].

Figura 5.1 ilustreaza unele dintre optiunile descrise in literaturd [36]. Problema este ca
toate aceste modele au unele dezavantaje majore care Impiedicd implementarea lor in practica.
De exemplu, in modelele A, B si C, coloana de etanol trebuie sa obtind o recuperare extrem de
ridicatd a acestei componente. In caz contrar, deoarece separarea butanol / apa furnizeaza
produsele ca produse de blaz ale coloanelor de distilare, etanolul se va acumula in fluxurile de
reciclare. Acest lucru are in mod clar un impact negativ nu numai asupra investitiilor si
costurilor de operare, ci si asupra controlabilitatii procesului. De asemenea, modelul D implica

costuri suplimentare datorita utilizarii unei cantitati mari de solvent pentru recuperarea apei.

Pentru a rezolva aceste probleme de separare in aval, propunem o noud secventa de

distilare capabila s reduca costurile distilarii in aval a butanolului. Imbunatatirile includ:
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* coloana care separa etanolul face parte din bucla de reciclare a separarii butanol-apa,

pentru a preveni acumularea de etanol;

* prima unitate a secventei este un decantor, fara trepte de preconcentrare, imbunatatind

eficienta energetica si prevenind separarea fazelor in primele coloane de distilare;
* doud coloane de distilare sunt inlocuite cu o coloana de perete despartitor mai eficientd;

* integrarea termica este utilizata pentru a minimiza necesarul de energie [37].
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Procesul a fost simulat in Aspen Plus folosind modelul de proprietati NRTL care este
cel mai potrivit pentru aceste componente si conditii de proces si in conformitate cu
recomandarile pentru astfel de sisteme [38]. Mai mult decat atat, compozitia experimentala a
sistemului binar n-butanol / apa obtinuta in intervalul de temperatura 323-393 K si presiuni
intre 13,4 si 267 kPa [39] a fost utilizatd pentru a verifica daca LLE butanol / apa este corect
prezis de modelul NRTL cu parametrii impliciti de interactiune binard Aspen Plus (Figura 5.2,
stanga). Aparitia unui azeotrop eterogen (Figura 5.2, dreapta) este o caracteristica a amestecului
de butanol-apa, care este bine exploatat pentru a traversa limita distilarii si, prin urmare, pentru

a produce produse de 1nalta puritate.
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Figura 5.2. Echilibrul fazei amestecului butanol-apa. Stinga: Comparatie intre LLE prezis de modelul
NRTL (linie) si datele experimentale (puncte; Lee si colab., 2004); Dreapta: diagrama T-xy, care
arata aparitia unui azeotrop eterogen (1 bar).

Figura 5.3 prezinta bilantul de masa a doua alternative pentru separarea unui amestec
de n-butanol - apa cu o compozitie apropiatd de cea gasita in procesul ABE. Un bilant de masa
simplificat arata cd cantitatea de produse distilate superioare cu compozitie azeotropa obtinuta
cu preconcentratie (Figura 5.3, caz A: 0,6485 kg distilat per kg furaj) este mult mai mare decét

cantitatea de distilatobtinut cand secventa de separare incepe cu separarea lichid-lichid (Figura

5.3, caz B: 0,2717 kg distilat per kg furaj).

Azeotrope
(A) gze:g;aﬁe Butanol (B) B: 4.87 ‘l:g Bultanol
: 4.87 kg s column
Azeotrope W: 6.77 kg column Feed W:6.77 kg
B: 20.00 kg B: 20.00 kg
W: 27.81 kg W: 80.00 kg ¥
1 Butanol L Butanol
Mixing and B: 20.00 kg Mixing and B: 20.00 kg
Feed Cooling Azeotrope Cooling Azeotrope
B: 20k Beer B: 2.26 kg B: 6.50 kg
Wogoe € W: 3.14 kg Organic W: 9.03 kg
o0k stripper B: 24.87 kg
Water b W: 6.77 kg Water
Decanter column ecanter column
Wat Aqueous Aqueous
ater B: 2.26 kg Wat B: 6.50 kg
W:52.19 kg W: 30.95 kg ater W: 89.03 kg Water
W: 27.81 kg W: 80.00 kg

Figura 5.3. Alternative simplificate pentru separarea unui amestec de butanol (20% in greutate) - apd
(80% in greutate), cu preconcentr-are de alimentare (Caz A: 0,6485 kg distilat total / kg de
alimentare) si fara pre-concentrare de alimentare (Caz B: 0,2717 kg distilat total / kg furaj)

Rezultatele sunt furnizate pentru o capacitate a instalatiei de 40 ktpy butanol, procesand
un flux de efluenti dintr-un proces de fermentare ABE cuplat cu striparea gazului si livrand
produse cu puritati de 99,4% in greutate butanol, 99,4% in greutate acetona si 91,4% in greutate
etanol, indeplinind astfel specificatii standard ASTM D7862-13 de > 96% puritate pentru
utilizare ca amestec. Figura 5.4 prezintd schema de flux a noii secvente de procesare in aval
pentru procesul ABE, incluzand structura de control propusa impreunad cu echilibrul de masa si
parametrii cheie de proiectare. Prima unitate a secventei este un decantor. Acest lucru
minimizeaza necesarul de energie asa cum sa discutat anterior si, de asemenea, previne

separarea potentiald a fazelor in coloanele de distilare ulterioare.
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Faza organica (bogata in butanol) merge la prima coloana de dezizolare (COL-1) care
separa butanolul ca produs de blaz si un flux de vapori superior, bogat in apa, care este reciclat
in decantor cu ajutorul unei suflante. Faza apoasa din decantor este alimentata catre coloana de
stripare (COL-2) care separa apa ca produs de blaz. Fluxul superior al coloanei de stripare
(COL-2) este alimentat la coloana de distilare (COL-3) care separa o fractie bogata in acetona-
etanol (cantitatea de apa corespunde azeotropului etanol / apd) ca flux distilat superior si un
curent de blaz butanol-apa care este reciclat in decantor. Fluxul de acetond-ctanol din aceasta
coloana (COL-3) este trimis in coloana de distilare (COL-4) care separa etanolul si apa ca
produs de blaz si acetona ca distilat superior. Coloana care separa etanolul (COL-3), care face
parte din bucla de reciclare a separarii butanol-apa, previne acumularea de etanol, desi nu este

necesara o valoare ridicata pentru recuperarea etanolului in distilat.

Avand n vedere secventa indirecta a coloanelor (COL-2 si COL-3) care functioneaza
in conditii similare, cu siguranta merita luata in considerare optiunea de a utiliza o coloana cu
perete despartitor (DWC) pentru a inlocui aceste doua coloane de distilare [40; 33]. Primul pas
in proiectarea unui DWC este sa verificati intr-un model de comanda rapidda modul in care
separarea influenteazd sarcina termicd si configuratia coloanei. Un DWC este echivalent
termodinamic cu un set de distilare Petlyuk format dintr-un prefractionator si o coloana
principala [33]. Prefractionatorul (PF) si coloana principala sunt proiectate incepand cu un
model de comanda rapida pentru a gasi parametrii de proiectare ai coloanei (numarul talerelor,
ratia de reflux, sarcina refierbatorului, raporturile de impartire a lichidului si vaporilor) si dupa
aceea utilizand un model RADFRAC riguros in Aspen. Urmatorii parametri sunt utilizati pentru
minimizarea sarcinii termice si a costului anual total: numarul de talere in prefractionator si in
coloana principala, locatia talerului de alimentare, pozitia prefractionatorului in coloana
principala, raporturile de divizare lichid si vapori. Pentru comoditate, Figura 5.5 prezinta
schema de flux actualizata a noii secvente de proces in aval folosind un DWC care inlocuieste
doua coloane de distilare (COL-2 si COL-3) ale carcasei de baza, inclusiv structura de control,

integrarea termicd, echilibrul de masa si designul parametrii.

Costul echipamentului, costul utilitatilor (proportional cu necesarul de energie pe
fiecare unitate) si costurile anuale totale sunt: pentru cazul de baza (TAC =4214,5 - 10° USD /
an), si pentru procesul integrat de cildurd cu DWC (TAC = 3390,5 - 10° USD / an). Tn ceea ce
priveste cerintele specifice de energie, acesta este 2,28 kWh / kg butanol pentru carcasa de baza,
in timp ce pentru procesul termic integrat DWC este de 1,71 kWh / kg butanol (reducere de

aproximativ 25%).
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Retineti cad utilizarea pompelor de cdldurd (cum ar fi compresia vaporilor sau
recompresia vaporilor) ar putea imbunatati in continuare eficienta proceselor de distilare si ar
reduce consumul de energie primara, dar in detrimentul unui CAPEX mai mare [4; 41]. De
asemenea, noile procese de extractie duala ar putea ajunge la cerinte energetice destul de

scazute, dar cu pretul utilizarii suplimentar de solventi non-biocompatibili [42].

Figura 5.6 si Figura 5.7 prezinta rezultatele simularii condusa de presiune (la momentul
t =2 h, debitul de alimentare este crescut cu 10%, apoi la momentul t = 12 h, revine la valoarea
initiala , iar la momentul t =22 h alimentarea este redusa cu 10%) si compozitia (de la valoarea
initiala 18,5% masice, fractia de masa butanol este crescutd, la momentul t = 2 h, la 20,4%
masice, Tn timp ce fractia masicd a celorlalte componente este redusd, proportional cu

concentratia lor. La momentul t = 22 h, fractia de masa butanol este redusa la 16,6% masice).

Simularea bazata pe presiune ofera o imagine mai realistd asupra dinamicii proceselor
si permite o analizd mai riguroasi a controlabilitatii. In special, schimbarea curgerii lichidului
in prefractionator si DWC, afecteaza inaltimea lichidului pe fiecare taler si, prin urmare,
rezistenta la fluxul de vapori. In timp ce simularea condusi de debit presupune ci divizarea
vaporilor intre prefractionator si coloana principala este fixa, simularea de presiune calculeaza

corect debitele pe baza diferentei de presiune si a rezistentei hidraulice a talerelor.
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Figura 5.6. Rezultate ale simularilor dinamice (condus de presiune) - perturbarea debitului de
alimentare
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Figura 5.7. Rezultate ale simularilor dinamice (condus de presiune) - perturbarea concentratiei
butanolului

Noua secventd de distilare de procesare in aval propusd in aceasta lucrare permite
separarea eficientd a butanolului folosind mai putine unititi de echipamente si mai putina

energie in comparatie cu studiile raportate anterior [43; 36].

Principalele imbundtatiri includ utilizarea unui decantor ca prima unitate a secventei de
separare, evitand utilizarea unei etape de preconcentrare si prevenind separarea fazelor in
coloanele de separare si distilare, plasdnd coloana care separa etanolul in bucla de reciclare a
separarii butanol-apa pentru a preveni acumularea de etanol, folosind coloana cu perete
despartitor ca metoda de Imbunatétire a intensificarii procesului, precum si folosind integrarea
termica. Pentru o capacitate comerciald de 40 ktpy butanol, costul total al echipamentului
(inclusiv decantorul, suflanta, toate coloanele de distilare si schimbatoarele de caldurd) este de

4232 - 10% USD, in timp ce costurile totale ale energiei sunt de 2128 - 10® USD / an.

In mod remarcabil, cerintele specifice de energie pentru separarea si purificarea
butanolului sunt foarte mici (1,24 kWh / kg butanol), mai ales avand in vedere ca combustibilul
butanol are o densitate energetica de aproximativ 10 kWh / kg (36 MJ / kg). Deoarece acest
proces nou Imbunatatit foloseste doar tehnologie dovedita, acesta poate fi utilizat cu usurinta la

scara larga pentru a imbunatati economia procesarii in aval in procesul de fermentare ABE.
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CAPITOLUL 6 - Separarea biobutanolului intr-o coloand cu perete

divizor asistat cu pompa de caldura

Provocidrile cheie in productia de biobutanol subliniazd ideea Tmbunatatirii eficientei
procesului ABE prin modificarea etapelor din amonte si din aval (recuperarea si purificarea
produsului) prin diferite metode [44]. Concentratia ABE poate fi crescuta prin metode de
recuperare in situ a produsului (ISPR), cum ar fi tehnologia de stripare cu gaz, la: 4,5% masice,
18,6% masice, butanol si 0,9% masice etanol [45]. Au fost raportate, de asemenea, alternative
de proces bazate pe tehnologii avansate de distilare [46]. Mai multe informatii despre selectia
si proiectarea adecvata a proceselor de separare a fluidelor (aplicabile si biocombustibililor) au

fost raportate ntr-o lucrare recenta [47].

Aceasta lucrare propune un nou proces in aval de biobutanol bazat pe combinarea
distilarii azeotrope intr-o coloana cu perete despartitor (DWC) cu tehnologia de recompresie a
vaporilor [38, 41]. In mod remarcabil, DWC azeotropic integreaza trei coloane de distilare intr-
o singurd unitate cu eficientd termodinamica sporitd si reduce si mai mult energia primara

utilizata pentru separare prin utilizarea pompei de caldura si a integrarii energetice.

Capacitatea instalatiei luate in considerare aici este de 40 ktpy butanol. Pentru a tine
cont de o compozitie realista a amestecului ABE, cum este raportat in literatura de specialitate
[45], se 1au in considerare si impuritdtile, prin urmare amestecul care trebuie separat Tn mod
eficient contine: 4,5% masice acetond, 18,6% masice butanol si 0,9% masice etanol, 0,1%
masice CO2, 0,08% masice acid butiric si 0,04% masice acid acetic. Puritatile necesare ale

produsului sunt butanolul 99,4% masice si apa 99,8% masice.

Fluxul de alimentare si toate produsele sunt la 25 ° C. In ceea ce priveste constrangerile
de proiectare si de functionare, atunci cand se utilizeaza tehnologia cu perete despartitor, fiecare
parte a peretelui despartitor trebuie sa aiba acelasi numar de talere, iar diferenta de temperatura
dintre cele doud parti nu trebuie sd depaseasca 20 °C. Mai mult, utilizarea recompresieli

vaporilor este limitata de temperatura maxima a vaporilor comprimati, care este de 150 ° C.

Procesul este simulat in Aspen Plus, utilizind doua lichide non-aleatorii (NRTL) ca
model de proprietate. Tabelul 6.1 listeaza punctele de fierbere ale componentelor, Tn timp ce
Figura 6.1 ilustreaza diagrama T-Xxy a amestecului binar butanol-apa. In special, atat azeotropi
eterogeni cat si omogeni se formeaza 1n acest sistem apos, iar acest lucru complica si mai mult

Separarea.
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Tabelul 6.1. Punctele de fierbere ale substantelor chimice pure si azeotropilor

Componenti Puncte de fierbere °C (at 1.013 bar)

Acetone 56.14
Homogeneous azeotrope:

Ethanol (95.63% wt) / Water
Ethanol 78.31
Heterogeneous azeotrope:

78.15

n-Butanol (42% wt) / Water 95.91
Water 100
n-Butanol 117.75
Acetic acid 118.01
n-Butyric acid 163.28
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Figura 6.1. Diagrama T-xy pentru amestecul binar butanol-apd

Figura 6.2 prezintd proiectarea conceptuala a procesului. In primul rand, este sugerata

o secventd de distilare (Figura 6.2, sus) bazatd pe mai multe euristici, dupa cum urmeaza [37]:

Indepartati mai intdi cea mai abundenti componenti: coloana de prefractionare COL-1
indeparteaza o cantitate mare de apa ca produs de blaz. Acest lucru reduce atat costurile de
investitii, cat si cele de operare ale unitdtilor ulterioare. Distilatul contine amestec de
acetona, etanol si apa-butanol cu o compozitie aproape azeotropa. COL-1 poate functiona
ca un separator (se alimenteaza pe una dintre talerele superioare), deoarece functia sa
principald este de a Indepdrta componentele usoare astfel incét sd se obtina apa de nalta
puritate in fluxul inferior, fard a avea o specificatie stransa asupra distilatului.

Componentii usori mai intéi: din distilatul COL-1, componentele cele mai usoare (acetona
si azeotropul etanol-apd) sunt indepdrtate ca distilat al coloanei COL-2. Este necesara o
sectiune de rectificare pentru a asigura o puritate ridicatd a distilatului, in timp ce

specificatiile fluxului inferior nu sunt stricte (vezi mai jos).
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» Efectuati ultima separare cea mai dificila: indepartarea acetonei, etanolului si a unei parti
de apa din COL-2 este compatibila cu aceasta euristica, deoarece produsul de baza al COL-
2 este un amestec azeotropic apa-butanol, cel mai dificil de separat in produse de inalta
puritate.

* Realizati separarea lichid-lichid pentru a traversa limita de distilare indusa de un azeotrop
eterogen: azeotropul butanol-apa este racit si separat intr-o faza organica si apoasa. Faza
apoasd poate fi Tmpartita in apd (produs greu) si azeotrop butanol-apd (produs usor).
Deoarece coloana COL-1 indeplineste deja aceasta functie, faza apoasa este trimisa acolo.
Acest lucru asigura, de asemenea, ca orice acetona si etanol ramase in blazul COL-2 sunt
reciclate intr-o locatie care inca permite separarea lor (impiedicand, prin urmare,
acumularea). Compozitia fazei organice permite separarea in butanol (produs greu) si
butanol-apa azeotrop (produs usor). Acest lucru se realizeaza in coloana COL-3, care poate

functiona si ca un striper. Azeotropul butanol-apa este trimis la decantor.

AEW

Butanol
water Butanol Cooler

water

Butanol

Feed Organic

Water Butanol

Aqueous

Condenser

Aqueous

Butanol

ler
Water Coole

AEW Azeotrope

Feed

Butanol Cooler
Water

Butanol

Organic

Aqueous

Butanol

Butanol
Aqueous

Figura 6.2. Proiectarea conceptuald a separarii butanolului: secventa (de sus) bazata pe
distilarea conventionala, (stanga) coloana cuplata termic (dreapta) configuratie echivalenta
DwC
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Apol, se poate lua in considerare cuplarea energiei prin combinarea condensatoarelor
COL-1 si COL3 cu refierbatorul COL-2. Aceasta duce la schema de flux prezentata in Figura
6.2 (stanga). Retineti cd refierbatoarele COL-1 si COL-3 furnizeaza vaporii necesari pentru
coloana COL-2. In cele din urma, se poate observa ci punctele de fierbere ale fluxurilor de
distilat COL-1 si COL-3 sunt aproape aceleasi, corespunzand practic punctului de fierbere al
azeotropului butanol-apa. Mai mult, deoarece fluxurile inferioare au si puncte de fierbere
similare (apa: 100 °C, butanol: 117,7 °C), profilurile de temperatura de-a lungul COL-1 si COL-
3 sunt de asteptat sa fie similare. Prin urmare, coloanele COL-1 si COL-3 pot fi integrate ntr-
o0 singura sectiune prevazuta cu un perete despartitor. Astfel, toate cele trei coloane de distilare

pot fi combinate Tntr-o singura unitate, asa cum se arata in Figura 6.2 (dreapta).

Optimizarea procesului se realizeazd prin minimizarea costului anual total. Pentru

optimizarea TAC, sunt luate 1n considerare urmatoarele variabile de decizie si restrictii:

* Numarul de talere din coloana de distilare (ambele parti). Acelasi numar de talere pe fiecare
parte a peretelui despartitor a fost luat in considerare la optimizare, deoarece aceasta este solutia
constructiva normala pentru coloanele DWC. Cu toate acestea, numarul de talere ar putea fi
diferit pe ambele parti, in special atunci cand se utilizeaza ambalarea (structurata).
* Specificatiile de proiectare pentru puritatea fluxului de produs (de exemplu, produs butanol
99,4% in greutate, subprodus de apa 99,8% masice).
* Max. 0,1 kg / h butanol in produsul apei (calitatea apei) prin modificarea debitului de vapori
* Puritatea butanolului min. 99,4% masice prin manipularea debitului distilatului.
* Max. 30 kg / h apa 1n distilat (calitate AEW), obtinut prin manipularea raportului de reflux.
* Recuperarea CO2 1n distilat se obtine manipuland debitul lateral.

Amestecul de alimentare, faza organica si faza apoasa sunt preincdlzite la 97 © C. Acest
lucru reduce necesarul de energie in refierbatoare, apoi prin integrarea caldurii, fluxurile calde

vor asigura incalzirea necesard pentru fluxurile de alimentare reci.

Analiza pinch ofera intelegerea obiectivelor energetice si proiectarea ulterioara a retelei
optime de schimb de caldura (HEN). Procedura a fost aplicatd in conformitate cu literatura de
specialitate [48]. A fost utilizata o diferentd minima de temperatura de 10 K. Nu a fost utilizat
niciun factor de corectie suplimentar, intrucét au fost luati In considerare doar schimbéatoarele
de céldurd cu o trecere - dar pot fi necesari alti factori de corectie pentru alte tipuri de
schimbatoare de caldurd. Coeficientul de performantd (COP) este utilizat pentru evaluarea
fezabilitatii utilizarii unei pompe de cédldura, contabilizand totodata costurile suplimentare si

timpul de recuperare.
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Figura 6.3 prezinta bilantul de masa si energie din jurul coloanei azeotrope cu perete
despartitor, impreuna cu parametrii principali de proiectare. Coloana are un total de 45 de talere,
13 talere pentru sectiunea de fractionare si 32 de talere pentru sectiunile de stripare. Butanolul
si apa sunt produsele de blaz, in timp ce acetona si etanol cu putind apa (AEW) sunt obtinute
ca distilat. Alimentarea ABE si faza apoasa reciclatd din decantor sunt alimentate pe primul
taler a sectiunii de stripare (al 14-a taler a A-DWC), care separa apa ca produs de blaz. Lichidul
care curge pe coloana este directionat catre sectiunea dreapta de stripare. Se pe talerul al 13-a,
un amestec apropiat de compozitia azeotropd este retras ca flux lateral, racit si trimis la
separarea lichid-lichid. Faza organica este reciclata pe al 2-a taler a sectiunii de stripare dreapta
(al 15-a taler al A-DWC), din care butanolul este obtinut ca produs de blaz. Faza apoasa este

reciclatd in sectiunea de stripare din stanga.
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Figura 6.3. Coloana cu perete despartitor azeotrop (fara integrare termica)
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Figura 6.4 Curba comporzita - integrare de cdldurd (stinga) si pompd de caldura asistatd (dreapta)
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Figura 6.4 (stanga) prezinta curbele compozite care dezvaluie tintele de energie.
Integrarea caldurii poate duce la reducerea importanta a cerintelor de incélzire si racire. Cu toate
acestea, economiile de energie sunt destul de mici in comparatie cu secventele de separare
raportate anterior [46]. In special, fluxul de vapori din partea superioard a A-DWC nu poate fi
utilizat pentru integrarea caldurii datoritd temperaturii sale scazute. Cu toate acestea, prin
recompresie la 5,8 bari (care necesitd 1646 kW), poate fi incalzit la 150 ° C, ceea ce este util
pentru integrarea termicd. Mai precis, condensarea partiald a fluxului de vapori, la aproximativ
116 °C, asigura caldura (3012 KW) necesara pentru a actiona un boiler al unitatii A-DWC.
Condensarea suplimentara si sub-racirea la 54,5 °C fac disponibile 5777 kW, care sunt folosite
pentru preincalzirea fluxului de alimentare. Figura 6.4 (dreapta) arata ca (pentru un raport Q /
W de 7.43) pompa de caldura/de recompresie a vaporilor ajuta la reducerea cerintelor de
incdlzire si racire cu aproximativ 50% (echivalent cu 2,7 MJ / kg butanol). Cerintele de utilitati
la cald pot fi reduse de la 7342 la 3309 kW, in timp ce nevoile de utilitati la rece pot fi reduse
de la 7100 la 3067 kW (restul fiind asigurat prin transferul fluxurilor intre proces).

Figura 6.5 prezintd schema de retea utilizatd pentru dezvoltarea retelei schimbatorului
de caldura (HEN), pe baza analizei Pinch. HEN propus reduce necesarul de energie pentru

separare aproape de valorile calculate Tn curba compozita si curba compozita mare.
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Figura 6.5. Diagrama de retea care arata fluxurile de proces i reteaua schimbatorilor de caldura

Figura 6.6 prezinta schema de flux a procesului, incluzand recompresia
vaporilor si integrarea energiei. Comparativ cu Figura 6.3, o diferenta esentiala este ca fluxul
superior de vapori este comprimat de la 1 la 5,8 bari (pentru a-si creste temperatura de la
aproximativ 60 °C la 150 °C), imbunatatindu-si astfel energia termica pentru a furniza caldura
la ( stinga) refierbatorul lateral (HEX1), apoi pentru a preincilzi alimentarea ABE diluata

(HEX?2) si in cele din urma se condenseaza.

34



Design and Control of Energy-Efficient Processes for Bioethanol and Biobutanol Dehydration

A Cond
vapor Qcond = -647 kW
- ' 31.7°C, 1 bar

liquid

AEW

54.5°C, 5.78 bar

= 1646 kW

Qc = -1634 kW

25°C, 1 bar 97°C, 1.13 bar 98.1°C, 1.12 bar 40°C, 1.12 bar

Feed Cooll Azeotrope
! 97°C, 1.14 bar
1 38.3°C, 1.12 bar
1 -
1 b 1% Organic
25 8 sl |, me Cool3
0 HE : Qc = —622 kW
sla sl< 3 =
o8 .
;' e 51.0°C, 1.43 bar 51.0°C, 1.43 bar 25°C, 1 bar
° E Water
110.1°C, 1.44 bar 1 ] N a
. Reflux|ratio = 27.02 ¢f (%
110.1°C, 1.44 b ratio = 2.49 ; 3 g
°C, 1. ar _ & g 2
=243 M pey3 @ 3|<
_. 97°C, 1.12 bar =1971 kW
Cool2
A =491 m2 _
110.177°C, 1.44 bar p2 A-DWC . 1101, 144 0ar 4 A =59 m? Qc =—-471 kW
127.9°C, 1.44 bar .: 25°C, 1 bar,
Butanol

Figura 6.6. Schema flux a noului proces de separare in aval, bazatd pe A-DWC asistatd de pompa de
caldura (caldura integrata)

Energia necesara incilzirii fara integrare de caldura si fara asistenta de pompa de caldura
este de 8,78 MJ / kg butanol. Dar proiectarea A-DWC asistata de pompa de caldura necesita
doar 2,7 MJ / kg butanol (cu 58% mai putin decat secventa conventionald de separare). Costul
investitiei procesului (cu o capacitate de 40 ktpy) este de 5250 - 10% USD, iar costul total de
functionare este de 1434 - 10° USD / an. Cu toate acestea, utilizarea unei pompe de cildura
creste costul de capital datorat compresorului scump (1581,5 k $). Avand in vedere economiile
de energie (1,69 MJ / kg butanol) evaluate la 1893 k $ / an, timpul de recuperare a pompei de

caldura este de numai 10 luni.

Recuperarea biobutanolului din amestecul ABE obtinut prin fermentare poate fi
realizata eficient doar in céateva unititi de separare: trei coloane clasice de distilare sunt
combinate intr-o singura coloana azeotropa de perete despartitor (A-DWC) care este efectiv
cuplatd cu un compresor pentru recompresia vaporilor, si un decantor care este utilizat pentru
divizarea lichid-lichid a azeotropului butanol-apa eterogen. Noul proces din aval propus a fost
proiectat cu succes, optimizat si integrat termic folosind principiile de intensificare a proceselor

st simulatoarele de proces.

Trebuie remarcat faptul ca, in ciuda gradului ridicat de integrare, o coloana de perete
despartitor asistat de recompresie de vapori este inca bine controlabila, desi ar putea fi necesare
cateva modificari minore de proiectare pentru o procedurd usoara de pornire - asa cum se

demonstreaza 1n literatura recenta [49]. ; 50; 51].
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CAPITOLUL 7 — Dinamica si controlul unei coloane cu perete divizor

asistat de pompa de caldura pentru purificarea biobutanolului

In timp ce procesarea in amonte rimane o provocare pe termen lung, dezvoltarea unor
procese mai eficiente n aval pentru recuperarea butanolului este de fapt o optiune realizabila
[33; 46; 52]. De fapt, realizarea separarilor rentabile si integrarea proceselor s-a dovedit a fi 0
cerintd esentiald pentru biorefindriile durabile [35]. O lucrare de analiza recentd ofera mai multe
informatii despre selectia si proiectarea proceselor de separare a fluidelor, care sunt aplicabile

si biocombustibililor [47].

Aceastd lucrare se concentreazd pe dinamica si controlul unei coloane cu perete
despartitor azeotropic asistat de pompa de caldurd, cu scopul de a demonstra cad un astfel de
sistem extrem de integrat este controlabil si astfel economiile de energie sunt realizabile si in
practica [52]. Adaugarea unei pompe de caldura in acest proces de integrare aduce provocari
suplimentare de control pe langa cele intalnite in controlul clasic al DWC [41; 53]. Provocarea
in ceea ce priveste configuratia DWC este oarecum similara cu separarea tert-butanol / apa intr-
0 DWC asistata de recompresie de vapori folosind ciclohexan ca antrenor in distilarea azeotropa
eterogena [18] sau deshidratarea bioetanolului intr-o DWC extractiva asistatd de pompa de

calduri [49].

Cu toate acestea, 1n loc sd exploateze eterogenitatea azeotropului ciclohexan / apa / tert-
butanol [50] sau modificarea volatilitatii relative a etanolului / apei indusa de etilen glicol [49],
proiectul analizat aici exploateaza eterogenitatea n-butanolului - azeotrop de apa, fara a adauga
un agent de separare a masei. Mai mult, traversarea limitei de distilare prin divizarea lichid-

lichid are loc intr-un decantor lateral.

O structurd de control eficienta este dezvoltata in aceastd lucrare prin abordarea sarcinii
principale a controlului la nivelul intregii instalatii, si anume strategia de rezolvare a
problemelor dinamice ale unui proces sub productia (rata si calitatea) si constrangerile de
sigurantd, reducand in acelasi timp costurile. Atingerea acestui obiectiv necesita simulari
dinamice (efectuate in Aspen Plus Dynamics) pentru a intelege dinamica procesului si pentru a
dovedi eficacitatea structurilor de control propuse. Punctul de plecare este proiectarea A-DWC
asistatda VRC integrata termic, propusa de Patrascu si colab. (2018), care realizeaza economii
de energie de 59,75% comparativ cu secventa conventionald de separare. Figura 7.1 prezinta
coloana cu perete despartitor azeotrop (care combina trei coloane de distilare intr-o singura

coloana unitard) cu balanta de masa si cateva detalii tehnice suplimentare.
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Figura 7.1. Schema flux de proces si echilibrul de masa al pompei de caldura asistat A-DWC (proces
integrat termic) pentru purificarea butanolului.

Noul model are doua sectiuni de stripare si o sectiune de fractionare. Fluxul proaspat
rece este preincalzita si partial vaporizat de la 25 °© C la 97 ° C, 1n apropierea punctului de
fierbere a apei-butanol azeotrop eterogen. Sectiunea de stripare pe partea de alimentare (DWC-
L) indeparteaza acetona, etanol si butanol (cu putina apd implicatad in azeotropul etanol-apa si
butanol-apa) si furnizeaza apa de inalta puritate ca produs de blaz. Prin urmare, aici se obtine
cea mai abundentd componentd. Sectiunea rectificatoare (AEW) furnizeazd componentelor
usoare (acetond si etanol, cu putina apa implicata in azeotropul etanol-apa) ca distilat. Lichidul
care curge in jos din sectiunea de fractionare este directionat catre a doua sectiune de stripare
(DWC-R, opusa alimentarii). O mare parte din lichid (cu o compozitie aproape azeotropa) este
racitd la 40 °C si trimisa la decantare. Faza organicd, care este returnata in coloand, se afla pe
partea butanolicd a azeotropului. Prin urmare, butanolul de inalta puritate poate fi obtinut ca
produs de blaz sectiunii DWC-R. Faza apoasd obtinuta din decantor este amestecatd cu
alimentarea si trimisd la sectiunea de eliminare a apei. Pentru a realiza economii de energie,
fluxul superior de vapori este comprimat de la 1 bar la 5,8 bar. In acest fel, temperatura creste
de la 60 ° C la 150 ° C, care este suficient de ridicata pentru a actiona boilerul sectiunii de
indepartare a apei si pentru a preincalzi fluxul proaspat. Mai mult, produsul cu apa fierbinte
este utilizat pentru preincalzirea fazelor organice si apoase obtinute din decantare, inainte de a
fi returnate Tn coloana. In acest fel, se realizeaza economii de energie de 69% (57% datorita
utilizarii pompei de cdldura, 12% datorita schimbului de caldura proces-proces) in comparatie

cu o coloana simpla A-DWC.
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Simularea bazatd pe presiune este construitd in Aspen Plus, apoi exportatd in Aspen
Dynamics. Doua unitdti RADFRAC sunt utilizate pentru modelarea sectiunii de eliminare a
apei (DWC-L) si a sectiunilor combinate de rectificare (AEW) si de purificare a butanolului
(DWC-R). Boilerul de pe partea de indepartare a apei este reprezentat ca un schimbator de

caldura contracurent urmat de un vas lichid-vapori.

Mai multe pompe si valve sunt furnizate pe fluxurile urmatoare: fluxul inferior al
sectiunii de indepartare a apei, fluxul lateral, fluxurile de apa si butanol, distilatul, refluxul,
fluxul de faza organica si apoasa. Nu sunt necesare supape pe fluxurile (debitele interne) care
leagd eliminarea apei de sectiunea de fractionare, separatorul vapori-lichid (FLASH) la

sectiunea de eliminare a apei si coloana principald superioara la compresor.
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Figura 7.2. Structura de control a A-DWC asistata de pompa de caldura extrem de integratd pentru
purificarea butanolului - regulatoare de baza
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Figura 7.3. Test de stabilitate al structurii de control de bazd, pentru perturbare nepersistentd
(stdnga) / perturbare persistenta (dreapta) - perturbare 5% in debitul de alimentare

38



Design and Control of Energy-Efficient Processes for Bioethanol and Biobutanol Dehydration

O structura de control de baza (Figura 7.2) poate stabiliza procesul Tmpotriva
tulburarilor mici si nepersistente. De exemplu, atunci cand debitul de alimentare s-a modificat
cu = 5% timp de 10 minute, procesul revine la punctul de functionare initial atunci cand
perturbarea este eliminata (Figura 7.3 - stdnga). Cu toate acestea, atunci cand debitul de
alimentare este crescut cu 5% 1n decurs de o ord, fluxul care intrd in coloand se raceste,
presiunea si temperatura in coloand scad, mai putini vapori sunt trimisi la sectiunea de
rectificare si la compresor (Figura 7.3 - dreapta). Acest lucru duce la o scadere suplimentara a
temperaturii in coloana. Intre timp, regulatorul de temperatura al temperaturii talerului 40 a
purificarii butanolului incearca sa compenseze perturbarea prin cresterea sarcinii pe reboiler.
Acest lucru afecteaza temperatura talerului 5, astfel incat regulatorul de temperatura de sus
inchide valva de curgere a distilatului. Mai mult, regulatorul de presiune reduce puterea pompei,
incercand sa creasca presiunea coloanei. Ca urmare, fluxul de vapori este prea mic pentru a
conduce sectiunea de eliminare a apei. Prin urmare, este necesara o noud variabila manipulata

pentru a furniza caldura suplimentara necesara pentru a respinge aceasta perturbare.

Cand debitul de alimentare este scazut cu 5% si perturbarea persista o perioada lunga
de timp (Figura 7.3 - dreapta), alimentarea intra in coloani la o temperaturd mai mare. n acest
caz, mai multi vapori sunt trimisi la sectiunea de rectificare si mai multi vapori sunt comprimati,
ceea ce duce la cresterea continua a temperaturii in sectiunea de eliminare a apei. Ca urmare,
mai multa apd este vaporizata si ajunge in cele din urma la produsul butanol. O astfel de

perturbare ar putea fi respinsa prin controlul temperaturii fluxului care intrd in coloana.
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Figura 7.4. Structura de control pentru A-DWC asistata de pompa de caldura
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Pentru a depasi aceste dificultati de control, au fost addugate doud noi variabile care
trebuie manipulate (Figura 7.4). Primul este o mica sarcind auxiliara (Duty-aux, 0,3 MW) pe
separatorul de vapori-lichid (reboilerul sectiunii de eliminare a apei), care reprezinta 10% din
energia necesara. Al doilea este un racitor suplimentar (Cond-aux, -0,68 MW) plasat pe fluxul
de vapori comprimati, Intre reincélzitor si preincalzirea alimentarii. Aceste variabile sunt
utilizate in noile bucle de control dupd cum urmeaza: temperatura alimentarii preincalzite, prin
manipularea sarcinii racitorului suplimentar; temperatura pe talerul 5 in sectiunea de

indepartare a apei (DWC-L), prin manipularea sarcinii suplimentare a vasului vapori-lichid.

Prin introducerea acestor controlere, procesul poate face fatd tulburarilor mari ale
debitului de alimentare. Atata timp cat fluxul corect de vapori este asigurat de noile variabile
(sarcini suplimentare), presiunea si temperatura din partea superioara a coloanei principale pot

fi usor controlate de puterea compresorului si respectiv de debitul distilatului (Figura 7.5).
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Figura 7.5. Test de stabilitate al structurii de control prezentat in Figura 7.4, pentru perturbari
persistente - schimbare de 10% a debitului de alimentare

Retineti ca alegerea unui taler din partea superioard a sectiunii de eliminare a apei
(DWC-L) pentru controlul temperaturii este esentiala. De exemplu, s-ar putea alege o etapa in
partea inferioard (de exemplu, etapa 25) cu ideea ca aceasta ar mentine puritatea produsului de
apa mai aproape de valoarea necesard, evitand utilizarea unei bucle de control al concentratiei.
Cu toate acestea, simuldrile dinamice au aratat ca perturbarile din fluxul proaspat sunt vazute
de sistemul de control prea tarziu, dupa ce se propaga de la talerul 1 la talerul 25 a sectiunii
DWC-L. Pana acum, sectiunea de rectificare este, de asemenea, grav afectatd. Astfel, cresterea
sarcinii reboilerului auxiliar nu este eficienta, iar puterea compresorului trebuie folositad si in
scopuri de control al temperaturii (controlul suprasolicitarii ar trebui inclus pentru a evita ca
temperatura de iesire a compresorului sa nu creasca peste o anumita limita). Apoi, singura

modalitate de a controla presiunea coloanei este prin utilizarea refluxului sub-racit.
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Daca se doreste pastrarea puritatii produselor de butanol si apa exact la valorile lor
stabilite, sunt necesare masuratori ale concentratiei. Dinamica lenta a acestor masuratori a fost
luata in considerare prin utilizarea modelului ,,senzor” Aspen Plus Dynamics cu o perioada de
esantionare de 5 minute si timp de 5 minute de actionare. Este prevazut un singur controler de
concentratie. Aceasta regleaza punctul de referinta al regulatorului de temperatura al sectiunii
de purificare a butanolului (talerul 40). Figura 7.6 prezinta rezultatul simularii dinamice pentru

structura de control care foloseste controlerele de concentratie.
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Figura 7.6. Performanta structurii de control prezentata in Figura 7.4. SUs - 10% tulburari ale
debitului de alimentare. Jos - Perturbari ale concentratiei la alimentare.

Prelucrarea n aval a biobutanolului in procesul ABE poate fi efectuata eficient intr-0
coloana de perete despartitor azeotropic asistata de pompa de caldura, care este integrata termic
si permite economii de energie de 59,75% in comparatie cu o secventd de separare
conventionald. Astfel de procese integrate au mai multe interactiuni intre variabile si mai putine
grade de libertate in comparatie cu sistemele conventionale DWC, ceea ce face dificila controlul

si punerea la indoiala a beneficiilor scontate.

Dinamica si controlul acestui proces extrem de integrat au fost explorate cu succes prin
utilizarea unor simulari dinamice riguroase, bazate pe controlul presiunii, dezvoltate in Aspen

Plus Dynamics.
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CAPITOLUL 8 — Procesul de separare hibrid pentru purificarea

butanolului

Biobutanolul este considerat un combustibil bio-derivat cu continut ridicat de energie
care poate fi produs in procesul de fermentare acetona-butanol-etanol (ABE). Prin procesul de
fermentare, butanolul nu poate depasi 3% in greutate. in bulion, deoarece butanolul inhiba
activitatea microorganismelor [44]. Oricum, concentratia de butanol poate fi crescuta la 18,6%
masice folosind tehnica de stripare a gazelor [54]. Separarea amestecului ABE prin distilare
este 0 metoda consumatoare de energie (14,7 pana la 79,05 MJ / kg butanol) [1]. Acest capitol
prezinta doud secvente de separare hibrida care combina extractia lichid-lichid cu coloane de
distilare conventionale. Extractia lichid-lichid se realizeaza cu doi solventi diferiti (mezitilen si
2-etil-1-hexanol). Ambele secvente de separare sunt proiectate si optimizate pentru un minim
al costului anual total (TAC). Cea mai eficientd secventa hibridd este supusa in continuare
intensificarii procesului prin tehnologia coloanei cu pereti despartitori si integrarea caldurii.
Prin urmare, este proiectata o noud secventd de separare hibrida care prezintd economii de

energie de 34% si1 25% TAC 1n comparatie cu secventa de separare hibridd conventionala.

Amestecul ABE obtinut din procesul de fermentare contine o cantitate mare de apa.
Separarea acestei ape prin distilare necesitd o cantitate mare de energie. Tehnica de extractie
lichid-lichid poate rezolva aceastd problema si poate elimina apa fara costuri energetice.
Aceasta tehnica necesitd un solvent cu vascozitate redusa, densitate diferita de apa, selectivitate

ridicatd pentru butanol si care nu formeaza azeotropi cu componentele din amestec [43; 55].

Exista mai multi solventi utilizati pentru recuperarea ABE, de ex. alcool oleilic, acetat
de n-hexil, mesitylene si 2-etil-1-hexanol [43; 54; 55; 32; 36]. Cele mai eficiente procese hibride
din punct de vedere energetic sunt obtinute folosind mesitylene (4,8 MJ / kg butanol) si 2-etil-
1-hexanol (9,37 MJ / kg butanol) [43; 36]. Aceste doua studii neglijeaza impuritatile (acid acetic
si acid butiric) prezente in amestecul ABE. Conform datelor azeotrope prezise de Aspen Plus,
mesitylene formeaza cu acidul butiric un azeotrop cu punct de fierbere ridicat. Mai mult, acest
azeotrop se poate acumula in fluxul de reciclare a solventului si trebuie indepartat, ducand la o

penalizare economica ridicata.

Aceasta lucrare are in vedere un amestec de flux de alimentare de 4,5% in greutate.
acetond, 18,6% in greutate. butanol, 0,9% in greutate. etanol, 75,9% in greutate. apa si ppm

acid butiric si acid acetic, care pot fi recuperate din fermentatie prin eliminarea gazelor [54].

42



Design and Control of Energy-Efficient Processes for Bioethanol and Biobutanol Dehydration

Constrangerile procesarii In aval sunt: o productie de 40 kt / an butanol la 99,4% in greutate.
puritate si indepartarea apei la 99,8% masice.

Proiectarea conceptuala se bazeaza pe urmatoarea abordare:

- indepartati cea mai abundenta componenta (apd) prin extractie lichid-lichid;

- recupereaza solventul cu puritate ridicata;

- efectuati ultima separare cea mai dificila (purificarea butanolului);

- purificati produsul de apa prin indepartarea componentelor usoare (acetond, etanol)

Proiectarea procesului utilizand mesitylene ca solvent de extractie (Figura 8.1):
Amestecul diluat ABE si solventul sunt alimentate pe talerul superior si respectiv pe talerul
inferior al coloanei de extractie lichid-lichid. Rafinatul care contine apa, acetona si etanol este
trimis in continuare pentru purificare in coloana de distilare COL-3. Extractul contine in
principal solvent, butanol, acetona si etanol. Cu toate acestea, selectivitatea de extractie lichid-
lichid nu este de 100% si o cantitate mica de apa ramane In extract. Prima coloana de distilare
(COL-1) serveste pentru recuperarea solventului. Datoritd prezentei acidului butiric -
mesitylene azeotrop, este necesar un flux lateral pentru a evita acumularea de acizi in fluxul de

reciclare a solventului. Fluxul lateral de COL-1 este alimentat in a patra coloana (COL-4) pentru
a evita pierderea solventului.
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Figura 8.1. Secventa de separare cu mesitylene ca solvent
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Proiectarea procesului folosind 2-etil-1-hexanol ca solvent de extractie (Figura 8.2):
Amestecul ABE este alimentat in coloana de extractie lichid-lichid pe talerul superior si 2-etil-
1-hexanol este alimentat pe talerul inferior . Rafinatul (apa cu putin etanol si acetond) este trimis
in coloana COL-3 pentru purificarea apei. Deoarece procesul de extractie lichid-lichid nu atinge
100% selectivitate, o cantitate mica de apa se gaseste in extract. Extractul este alimentat la
COL-1. Solventul este recuperat cu o puritate ridicata ca produs de blaz si reciclat. Distilatul
este alimentat in coloana COL-2, care furnizeaza butanol de inalta puritate ca produs de blaz,
acetona si etanol cu cantitati mici de apa ca distilat si un flux lateral care contine butanol si apa
este trimis la un decantor. Faza apoasa este reciclata in coloana de extractie si faza organica
este alimentata pe un taler inferior al coloanei COL-2. Retineti ca acest proces este mai
promitator: nu implicd formarea unui azeotrop cu solventul, deci sunt necesare mai putine

coloane in comparatie cu procesul anterior.
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AR=0.15 . A 32 %wt
Qr=3100kW E: 0.7 %wt

209 kW W: 95.9 %wt
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Figura 8.2. Secventd de separare cu 2-etil-1-hexanol ca solvent

Alternativa de proces (2-etil-1-hexanol ca solvent de extractie - Figura 8.3): Noua
secventa foloseste 2-etil-1-hexanol pentru extractia lichid-lichid. Acest design utilizeaza o
coloana cu perete de divizare (DWC) pentru a integra coloana de recuperare a solventului
(COL-1) si coloana de purificare a butanolului (COL-2). Butanol cu puritate ridicata (99,4%
masice) este recuperatd in fluxul lateral. Coloana cu perete despartitor este simulata in Aspen
Plus ca prefractionator (PF) si coloani principald (DWC). In acest design, integrarea termici
este aplicatd pentru minimizarea necesitatii de energie. Prin urmare, extractul este preincalzit
la 60 °C inainte de a fi alimentat In prefractionator (PF), utilizand fluxul lateral DWC. Rafinatul
este, de asemenea, preincalzit de la 25 °C la 95 folosind curentul inferior DC, 1nainte de a fi

amestecat cu distilatul DWC si alimentat in coloana DC.
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Acest design este cu 25% mai economic decat designul conventional. Necesarul de
energie pentru purificarea butanolului este redus cu 34% comparativ cu secventa conventionala

de separare hibrida.
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W: 40.69 % wt E: 13.04 %wt
.~ 6344kg/h W: 3.7 %wt
26945 kg/h 1675 ke/h ECa0 620 kg/h
A 4.5 %wt 106 °C B: 73.8 %wt ©
B: 7.2 %wt ° AEW
B: 18.6 %wt W: 22.4 % wt ®
W: 90.4 % wt 1490 kg/h
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Figura 8.3. Schema de flux DWC integrata termic (2-etil-1-hexanol)

Proiectarea si optimizarea fiecarei secvente de separare S-a realizat cu simulatorul
Aspen Plus utilizand metoda proprietatii NRTL pentru a modela non-idealitatea fazei lichide.
In ambele secvente de separare conventionale, coloanele de distilare sunt optimizate pentru un
minim al costului anual total (TAC). Procedura de optimizare pentru coloanele de distilare a
fost realizatd urmand pasii urmadtori: specificati numarul de etape; stabiliti specificatiile de
proiectare pentru a pastra constrangerile puritatii produsului; efectuati o analiza de sensibilitate

pentru a gasi talerul de alimentare cu cea mai mica cerinta de energie; calculati TAC.

Secventa conventionala de separare hibrida care foloseste mesitylene ca agent de
separare este un proces intensiv energetic (11,05 MJ / kg butanol cu un TAC de 6890,6 - 10°
USD /an.) Datorita cantitatii mari de solvent utilizat si azeotropului acidului butiric-mesitylene.
Pierderea de solvent cu acest azeotrop este de aproximativ 424 - 10° kg / an, ceea ce inseamni
o pierdere de 1695 - 10° USD / an. Cu toate acestea, necesarul de energie este mult mai mic
atunci cand se utilizeaza 2-etil-1-hexanol ca solvent (6,76 MJ / kg butanol cu un TAC de 4659,9
- 108 USD/ an). De asemenea, a fost studiat un proces alternativ integrat termic ultima secventa
conventionald. Noul design utilizeazad o coloana de perete despartitor pentru a integra doua
coloane conventionale intr-una singura. Astfel, costul anual total este redus la 3029,8 - 103 USD

/ an, iar necesarul de energie este minimizat prin integrare termica la 4,46 MJ / kg butanol.
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CONCLUZII

Productia de biocombustibili din materii prime de biomasa uzata necesitd multa energie
pentru a obtine produse de 1naltd puritate in procesele din aval, datoritd concentratiei scazute
de alcool din amestecurile fermentate. Cu toate acestea, necesarul de energie si costurile totale
anuale (TAC) pot fi reduse prin intensificarea procesului, integrarea caldurii sau utilizarea unei
pompe de caldurd. In aceasta tezi, separarea amestecului de acetona-butanol-etanol (ABE) a

fost abordata in trei metode (figura 9.1):

» Efectuarea mai Intai a decantarii (FD)
+ Indepartarea mai intai a celei mai abundente componente (api) si decantarea ultima (LD)

» Efectuarea separdrii lichid-lichid utilizand un solvent in coloana de extractie (LLE)

Conform unui bilant preliminar de masa, necesarul de energie pentru separarea ABE
este mai mic atunci cand decantarea are loc inainte de distilare (FD-Conv vs LD-Conv).
Folosind trei coloane de distilare conventionale (FD-Conv) si neglijand purificarea acetona-
etanol, necesarul de energie pentru incalzire este de 1,8 kWh / kg butanol, cu un cost total anual
de 3231 - 10° USD. Cercetiri suplimentare au condus la o secventi de separare integrati termic
in care coloanele conventionale au fost combinate pas cu pas intr-o coloana simpla cu perete
despartitor (DWC), apoi in DWC azeotrop. Coloana simpla cu perete despartitor (FD-HI-DWC)
care combind doua coloane conventionale de distilare necesita 1,24 kWh / kg butanol pentru
incilzire si un TAC de 2421,4 - 10° USD. Cu toate acestea, atunci cand cele trei coloane
conventionale de distilare au fost combinate intr-un singur DWC azeotrop, necesarul de energie

st TAC au fost aceleasi.
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Figura 9.1. Costul anual total si necesarul de energie pentru diferite procese de separare ABE
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Indepartarea unei cantititi mari de apa din amestecul ABE printr-o coloani de distilare
(LD-Conv) necesita multa energie (3,4 kWh/ kg butanol) datorita unei cantitati mari de amestec
care trebuie vaporizat. Necesarul de energie scade la 2,9 kWh / kg butanol atunci cand coloanele
de distilare conventionale sunt cuplate termic (LD-TC-Conv), dar TAC este chiar mai mare. Cu
toate acestea, cantitatea mare de vapori care ajung in partea de sus a coloanei ar putea fi utilizata
pentru integrarea termica. Combinarea celor trei coloane de distilare intr-un singur DWC
azeotrop, utilizarea pompei de cédldura si integrarea caldurii au dus la o secventd de separare
eficienta (LD-HP-HI-ADWC). Prin urmare, necesarul de energie este redus la 0,75 kWh / kg
butanol cu un TAC de 3184 - 10% USD. Chiar daci TAC este mai mare decat secventa de

separare anterioara, timpul de amortizare al pompei de céaldura este de numai 10 luni.

Considerarea extractiei lichid-lichid pentru indepartarea apei a fost realizata cu doi
solventi diferiti (mesitylene si 2etil-1-hexanol). Procesul care foloseste mesitylene ca solvent
(LLE-conv-MSTY) are dezavantajul de a forma un azeotrop cu punct de fierbere ridicat cu
acidul butiric prezent ca impuritate Tn amestecul ABE. Acest lucru duce la necesitati ridicate de
energie (3,07 KWh / kg butanol), TAC ridicat (5898 - 10° USD) si pierderea solventului ca
produs secundar. Cu toate acestea, folosind 2etil-1-hexanol ca solvent, necesarul de energie si
TAC sunt cu 30% mai mici (LLE-conv-2E1H). Mai mult, combinand doua coloane de distilare
conventionale intr-un DWC si aplicand integrarea termica, necesarul de energie a fost redus la

1,24 kWh / kg butanol si TAC-ul a fost minimizat la 3029 - 10° USD.

Pentru dinamica si controlul proceselor de bioetanol sau biobutanol, sa asigurat o
structura de control pentru a gestiona modificari de £ 10% din debitul de productie si de + 2%
concentratie a alcoolului Tn alimentare. Secventele de separare care utilizeazd coloane de
distilare conventionale pot fi usor controlate folosind regulatoare de debit, presiune, nivel,
temperaturd si raport. Cu toate acestea, atunci cand procesul este extrem de integrat, este
implicatd o coloana azeotropd sau Cu perete despartitor si se foloseste o pompa de caldura,
procesul devine instabil si greu de controlat. Dinamica acestui tip de procese a fost studiata in
aceasta teza si s-a dezvoltat o structura de control pentru fiecare din procesele ce separd
bioetanol si biobutanol. O sarcinad suplimentara de incdlzire a fost necesard pentru fiecare
instalatie, cu un control al temperaturii aproape de sectiunea talerului de alimentare pentru a
obtine o reactie rapida si pentru a asigura un debit de vapori prin pompa de caldurd atunci cand

au fost introduse perturbari in sistem.
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