NAFTA-GAZ, ROK LXXII, Nr10/2016

DOI: 10.18668/NG.2016.10.12

Andrzej Wyczesany

Politechnika Krakowska

Zastosowanie symulatora ChemCAD do
modelowania osuszania n-butanolu poprzez
destylacje heteroazeotropowg

Przedstawiono symulacje osuszania n-butanolu poprzez destylacj¢ heteroazeotropowa przy uzyciu: toluenu, p-ksylenu,
cykloheksanu i n-heksanu oraz bez uzycia sktadnika trzeciego. Zastosowano do tego celu symulator ChemCAD, wy-
bierajac jako opcje termodynamiczng do obliczania rownowag fazowych rownanie NRTL. Do rozpatrywanych mie-
szanin wspotczynniki tego rownania dopasowano osobno, wykorzystujac dane rownowagi ciecz—ciecz—para (VLLE)
oraz rownoczes$nie dane rownowagi ciecz—para (VLE). Obliczono, z jaka doktadnos$cig parametry modelu (zwane-
go dalej NRTL-VLL) opisuja VLLE, VLE oraz réwnowagi ciecz—ciecz (LLE) uktadu powstatego w rozdzielaczu.
W przypadku toluenu i p-ksylenu wykonano rowniez symulacje z uzyciem oryginalnych wspotczynnikow rowna-
nia NRTL z bazy danych ChemCAD. Okazaly si¢ one znacznie mniej doktadne od symulacji przy wykorzystaniu
parametrow modelu NRTL-VLL. Dla kazdej symulacji obliczono wymagania energetyczne zwigzane z odbiorem
ciepta w skraplaczach kolumn i chtodnicach oraz z dostarczeniem ciepta w wyparkach kolumn i podgrzewaczach.

Stowa kluczowe: osuszanie n-butanolu, destylacja heteroazeotropowa.

Application of the ChemCAD simulator for modeling of n-butanol dehydration via
heterogeneous azeotropic distillation

The paper presents the simulations of n-butanol dehydration via heterogeneous azeotropic distillation using: toluene,
p-xylene, cyclohexane and n-hexane as well as without the use of entrainer. Calculations were performed with the
ChemCAD simulator using the NRTL equation for phase equilibria computation. The NRTL equation coefficients
of the considered ternary mixtures were fitted to the vapour—liquid-liquid equilibrium data (VLLE) and simultane-
ously to the vapour—liquid equilibrium data (VLE). The accuracy of description of the VLLE, the VLE by the model
hereinafter referred to as NRTL-VLL has been presented. The compatibility of the concentrations of the liquid phases
formed in the decanter with the experimental liquid-liquid equilibrium data (LLE) was shown on the graphs. The
simulations using the original NRTL coefficients from the ChemCAD database were performed for toluene and
p-xylene. The results of these simulations were far less accurate than those using the NRTL-VLL model parameters.
For each simulation the energy requirements were calculated. They take into account separately, the heat duties in
the column condensers and the cooler and the heat duties in the column reboilers and heaters.

Key words: n-butanol dehydration, heterogeneous azeotropic distillation.

Wstep

W ostatnich latach coraz bardziej wzrasta zainteresowa-  1z3 z woda azeotrop dodatni o minimum temperatury wrze-
nie zastosowaniem alkoholi (etanol, n- i izopropanol oraz  nia i z tej przyczyny nie mozna ich uzyska¢ w formie bez-
n-butanol) jako dodatku do paliw silnikowych oraz jako sa-  wodnej droga zwyktej destylacji. Jedng z technik pozwala-
modzielnego paliwa. Jezeli alkohol wytwarza si¢ poprzez  jacych uzyskac alkohol zawierajacy minimalng ilo$¢ wody
biologiczng fermentacje, otrzymuje si¢ jego wodny roztwor — jest destylacja heteroazeotropowa. Do rozdzielanej miesza-
o niskim stezeniu. Wszystkie z powyzszych alkoholi two-  niny dodaje si¢ sktadnik trzeci, ktory tworzy z jej substan-
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cjami heteroazeotrop trojsktadnikowy. Ten ostatni odchodzi
gbra kolumny azeotropowej, a dotem odprowadza si¢ alko-
hol o bardzo duzej czystosci. Heteroazeotrop wykrapla si¢
i rozdziela na fazg organiczng, zawracang jako orosienie do
kolumny azeotropowej, i na faz¢ wodna, kierowang do dru-
giej kolumny destylacyjnej. Ta ostatnia dotem odprowadza
czysta wode, a gora — mieszaning zblizong sktadem i tempe-
raturg do dwusktadnikowego azeotropu woda—alkohol, kie-
rowang do kolumny azeotropowe;.

Destylacja azeotropowa moze by¢ realizowana z uzyciem
réznych substancji w charakterze sktadnika trzeciego. Powsta-
te schematy mogg by¢ analizowane za pomocg symulatorow
procesow technologicznych, jak np. ChemCAD [4]. Nalezy
jednak pamietaé, ze doktadno$¢ symulacji jest bardzo mocno
uzalezniona od precyzji, z jakg wybrany przez uzytkownika
model termodynamiczny opisuje w rozpatrywanym przypad-
ku zarowno roéwnowage VLE, jak i LLE. Poniewaz osuszanie
alkoholi prowadzi si¢ pod ci$nieniami bliskimi atmosferycz-
nemu, do opisu termodynamicznego uzywa si¢ rownan obli-
czajacych wspotczynniki aktywnosci utamkowej ;. Jednym
z najlepszych modeli jest tu réwnanie NRTL, w ktorym jed-
nak wspotczynniki dopasowuje si¢ do rownowagowych da-
nych eksperymentalnych. Jesli uzyje si¢ danych typu LLE,
to rownanie dobrze opisuje ten typ rownowagi, ale niedo-
ktadnie opisuje VLE i na odwrot. Baza danych symulatora
ChemCAD zawiera takie wtasnie wspotczynniki. W zwigz-
ku z tym parametry te powinny by¢ dopasowane z zewnatrz
do danych trojfazowych VLLE. Dodatkowo, aby réwnanie

opisywato réwniez dobrze region odlegly od VLLE, para-
metry réwnania NRTL powinny by¢ dopasowane rownocze-
$nie do danych VLE, ktére moga dotyczy¢ zarowno danych
trojsktadnikowych, jak i dwusktadnikowych podsysteméw
tworzgcych rozpatrywany uktad. Szczegdtowy opis algoryt-
mu obliczania tych wspotczynnikow, jak i ich wartosci do-
pasowane dla 27 uktadéw trojsktadnikowych przedstawio-
no w pracy [20]. Publikowano juz prace dotyczace symula-
c¢ji odwadniania etanolu [2, 5, 12, 17, 21], n-propanolu [16]
i izopropanolu [1, 3, 19], jednak z wyjatkiem artykutu [21]
prace te nie pokazuja, z jaka doktadnoscia wyniki symula-
cji opisujg dane LLE.

Celem niniejszego artykutu jest przedstawienie symula-
cji osuszania n-butanolu poprzez destylacje heteroazeotropo-
wa z wykorzystaniem czterech roznych sktadnikow: toluenu,
p-ksylenu, cykloheksanu i n-heksanu. Wybor tych substancji
jest podyktowany dostepnoscia literaturowych danych ekspe-
rymentalnych VLLE [8—11] opracowanych przez ich autorow
z mys$la o osuszaniu n-butanolu. Dla trzech pierwszych uktadow
dopasowano wspotczynniki rownania NRTL, a w przypadku
mieszaniny z n-heksanem wzigto je z pracy poprzedniej [20].
Dopasowanych parametréw uzyto w miejsce oryginalnych
parametréw znajdujacych si¢ w bazie danych ChemCAD.
W celach porownawczych symulacje z toluenem i p-ksylenem
wykonano réwniez przy uzyciu tych oryginalnych parame-
trow. Poniewaz woda tworzy z n-butanolem heteroazeotrop,
przeprowadzono takze symulacje bez wykorzystania sktad-
nika trzeciego.

Model termodynamiczny

Wspotczynniki aktywnosci utamkowej v, w fazie cieklej
obliczano za pomocg rownania NRTL, ktére w swojej pod-
j» A oraz
;. A; wyraza roznicg migdzy oddziatywaniami energetyczny-

stawowej formie ma trzy parametry dobieralne: 4

mi czastek typu i oraz j wzgledem oddziatywan czastek typu
Jjoraz j, A; wyraza roznicg migdzy oddziatywaniami czgstek
typuj oraz i wzgledem oddziatywan czastek typu i oraz i, a o,
jest parametrem ujmujgcym nieprzypadkowe utozenie cza-
stek w roztworze. Nie potrafimy tych wspotczynnikéw wy-
liczy¢ w sposob teoretyczny, dlatego parametry te dopaso-
wuje si¢, wykorzystujac dane eksperymentalne opisujace fi-
zyczne rownowagi fazowe typu VLLE, VLE i LLE. W pra-
cy wspodtczynniki rownania NRTL obliczono poprzez mini-
malizacje funkcji celu FC ujetej rownaniem (3).
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gdzie x 1 y to utamki molowe w fazie cieklej i gazowej, T to
temperatura w K, a i, j, k oraz [ to indeksy poszczegdlnych
sktadnikow.

Funkcja FC uzywa NLLE punktow do$wiadczalnych zwia-
zanych z rownowaga ciecz—ciecz. Mozna tu wykorzysta¢ dane
dotyczace VLLE oraz LLE danej trojsktadnikowej mieszaniny.
Pierwszy sktadnik minimalizowanej funkcji uwzglednia su-
mowanie po wszystkich sktadnikach Nc i obu fazach (wodnej



1 organicznej). Drugi czton funkcji celu wykorzystuje NVLE
punktéw rownowagi ciecz—para i takze uwzglednia wszyst-
kie sktadniki Nc. Dane te moga dotyczy¢ VLLE 1 VLE da-
nej tréjsktadnikowej mieszaniny oraz zawartych w niej ukta-
dow dwusktadnikowych. Trzeci sktadnik minimalizowane;j
funkcji celu obejmuje roznice temperatur dla NVLE punk-
tow doswiadczalnych rownowag ciecz—para. Wielkosci W1
1 W2 sg parametrami wagi umozliwiajagcymi lepsze dopaso-
wanie obliczanej wielko$ci. Chodzi tu o sklad fazy gazowej
lub obu faz ciektych albo o temperature. Obliczone utamki
molowe i1 temperatury dla wszystkich faz pojawiajacych si¢
w roéwnaniu (3) opisuja pelng rownowage VLLE. Dla mie-
szaniny trojsktadnikowej minimalizowana funkcja celu ob-
licza 9 wspotczynnikow (4,,, Ay, Ay3, Asys Asys Aspy Oy Oy
1 a,3). Szczegodtowy opis algorytmu obliczania tych parame-
trow przedstawiono w pracy [20].

Tablica 1 wyszczegolnia rozpatrywane w pracy miesza-
niny, a tablica 2 przedstawia obliczone warto$ci parametrow
modelu NRTL-VLL dla tych mieszanin. Warto$ci parame-
trow w przypadku mieszaniny woda—n-butanol-n-heksan sg
przedstawione w pracy [20].

Ponizej przedstawiono wartos$ci reprezentujace kryterium
doktadnosci korelacji i przewidywania rownowag VLLE
i VLE. Ax,, Ay, to absolutne $rednie odchylenie pomigdzy
eksperymentalnymi i rownowagowymi stezeniami sktadni-
ka i odpowiednio w fazach cieklej i gazowej, a AT — abso-

Tablica 1. Zakres temperatur i ci$nien oraz liczba punktow

eksperymentalnych dla danych VLLE

artykuty

lutne $rednie odchylenie pomigdzy eksperymentalng i obli-
czona rownowagowa temperaturg. Dodatkowo dla wygody
zdefiniowano dwa $rednie odchylenia AX'1 AY, ujete rbwna-
niem (6). Pierwsze odnosi si¢ do wszystkich sktadnikow danej
fazy ciektej, a drugie do wszystkich sktadnikéw fazy gazowej.
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Tablica 3 przedstawia wyniki obliczen rownowag VLLE
dla mieszanin (1)—(3). Odchylenia AX sa mate, nie przekra-
czaja 1% molowego i sg nizsze dla fazy wodnej. Odchyle-
nia AY tylko w jednym przypadku przekraczaja 1% molowy.
Wartosci AT wahajg si¢ w granicach 0,28+0,52.

Tablica 4 prezentuje wyniki obliczen VLE dla binar-
nych mieszanin sktadowych (woda—n-butanol
i n-butanol-weglowodor). Doktadno$¢ przewidy-
wania jest do$¢ dobra pomimo tego, ze tempera-
tury dotyczace rownowag VLE sa w niektorych

1 | woda-n-butanoltoluen 356:363 | 1,013 | 23 | 1 | Preypadkach istotnie rézne od tych dla réwno-
2 | woda-n-butanol p-ksylen 362-366 LolL3 o 3 wag VLLE. Nalezy rowniez pamigtaé, ze uktad

: da—n-butanol wykazuje luk¢ mieszalnosci
3 | woda—n-butanol—cykloheksan | 342366 | 1013 | 20 | o | | ocari-outanol wykazuje fuke mieszamosct

1z tej przyczyny opis jego VLE jest trudniejszy.

Tablica 2. Wspotczynniki rownania NRTL dla mieszanin (1)—(3)

1

1247,1 | 210,70 | 1693,7 | 1187,8 | 206,46 | 36532 | 0,4094 | 03042 | 0,5866
2 1239,1 | 204,31 1646,6 | 1314,7 | 265,66 | 352,23 | 0,4082 | 0,3242 | 0,8000
3 1227,2 | 198,64 | 2140,5 1583,2 | 176,66 | 750,93 | 0,4055 | 0,2828 | 0,5473

Tablica 3. Srednie odchylenia w przewidywaniu VLLE
(wo — faza wodna, org — faza organiczna)

AXwo

0,0050 0,0050 0,0018
AXorg 0,0087 0,0084 0,0090
AY 0,0084 0,0079 0,0143
AT 0,28 0,48 0,52

Tablica 4. Srednie odchylenia w przewidywaniu VLE dla
dwusktadnikowych poduktadéw rozwazanych mieszanin

Woda Ay 0,0132 0,0136 0,0139
n-butanol | ATlref | 0,62[15] | 0,60[15] | 0,59 [15]
n-butanol Ay 0,0027 0,0033 0,0072
Weglowodor | AT/ref | 0281[14] | 0,12[14] | 023[7]
Nafta-Gaz, nr 10/2016 865
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Tablica 5. Porownanie eksperymentalnych i obliczonych stgzen (w utamkach molowych)
oraz temperatur dla trojsktadnikowych i dwusktadnikowych azeotropow

Woda 0,530 0,537 0,750 0,756 0,561 0,560 - -
n-butanol 0,075 0,091 0,250 0,244 - - 0,327 0,339
1 | Toluen 0,395 0,372 - - 0,439 0,440 0,673 0,661
T[K] 356,53 356,84 365,65 365,96 357,34 357,71 378,15 378,15
Ref. [11] [9] [11] [11]
Woda 0,686 0,677 0,750 0,756 0,745 0,758 - -
n-butanol 0,146 0,163 0,250 0,244 - - 0,765 0,770
2 | p-ksylen 0,168 0,160 - - 0,255 0,242 0,235 0,230
T[K] 362,40 362,97 365,65 366,00 365,15 365,57 389,15 389,38
Ref. [8] [9] [18] [6]
Woda 0,294 0,292 0,750 0,744 0,300 0,300 - -
n-butanol 0,044 0,045 0,250 0,256 - - 0,090 0,089
3 | Cykloheksan | 0,662 0,663 - - 0,700 0,700 0,910 0,911
T[K] 341,83 342,10 365,65 365,30 342,65 342,50 352,75 352,58
Ref. [9] [9] [13] [9]

Model NRTL-VLL zostat opracowany glownie z mysla
o0 zastosowaniu go do modelowania destylacji heteroazeotro-
powej. Powinien on zatem jak najlepiej przewidywac steze-
nie, temperature i typ (homo- czy hetero-) tworzonego aze-
otropu. W tablicy 5 przedstawiono eksperymentalne i obli-
czone stezenia (w utamkach molowych) oraz temperatury

azeotropOw rozpatrywanych mieszanin trdjsktadnikowych
i ich binarnych poduktadéw. Niezbg¢dne obliczenia zostaty
wykonane symulatorem ChemCAD. W wigkszoS$ci przypad-
koéw doktadno$é przewidywania jest zadowalajaca. Wszyst-
kie trojsktadnikowe mieszaniny z tablicy 5 tworza heteroaze-
otropy i model NRTL-VLL prawidtowo przewiduje ten fakt.

Symulacja osuszania n-butanolu

Osuszanie n-butanolu moze by¢ przeprowadzone bez
sktadnika trzeciego, poniewaz woda i n-butanol tworza he-
teroazeotrop. Symulacja takiego procesu zostata poréwna-
na z wynikami obliczen uzyskanymi przy uzyciu: toluenu,
p-ksylenu, cykloheksanu i n-heksanu. Parametry modelu
NRTL-VLL dla uktadu woda—n-butanol-n-heksan przed-
stawiono w poprzedniej pracy autora [20]. Dla pozostatych
uktadow parametry te s3 umieszczone w tablicy 2.

Rysunek 1 przedstawia schemat rozdziatu mieszaniny wo-
da—n-butanol (numery strumieni sg umieszczone w kwadra-
tach, a urzadzen w kotkach). Zatozono, ze surowiec (stru-
mien 1) zawiera 100 kmoli/h mieszaniny o sktadzie 95% mo-
lowych wody i 5% molowych n-butanolu. Strumien ten wste-
puje do separatora faz ciektych, gdzie doprowadza si¢ row-
niez strumienie szczytowe z obu kolumn destylacyjnych. Sg
one mieszaninami azeotropowymi woda—n-butanol. Urzadze-
nie symulujace separator moze oblicza¢ rownowagg trojfa-
zowg ciecz—ciecz—para. W rozpatrywanych w pracy symu-
lacjach wystepuje tylko rownowaga ciecz—ciecz, a gazowy
strumien opuszczajacy separator ma zawsze zZerowy prze-
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ptyw. Faza organiczna z separatora jest kierowana do kolum-
ny 1, a faza wodna do kolumny 2. N-butanol i woda o wyso-
kiej czystosci (99,99% molowego) sg odbierane odpowiednio
z dotu kolumn 1 1 2. Symulacja tej dwusktadnikowej miesza-
niny byta przeprowadzona przy uzyciu parametréw modelu
NRTL-VLL uzyskanych dla uktadu woda—n-butanol-toluen.

e

3 T >

Rys. 1. Schemat rozdziatu mieszaniny woda—n-butanol




artykuty

Tablica 6. Mieszanina woda (1) — n-butanol (2). Catkowity przeptyw, stezenia (w utamkach molowych)
i temperatury strumieni 1, 2, 6, 7 1 4. Catkowita liczba potek i numery potek zasilajacych dla obu kolumn

| kmol/h 100,00 10,99 15,98 99,49 4,49 liczba potek 9 8
X, 0,9500 0,7561 0,5200 0,9889 0,7561 nr poiki strum. 6
X, 0,0500 0,2439 0,4800 0,0111 0,2439 nr potki strum. 7 3
T[K] 302,15 365,62 313,03 313,03 365,62

W przypadku wszystkich symulacji przeprowadzonych
w pracy liczba potek w obu kolumnach zostata ustalona me-
todg prob tak, aby z dotu kolumna odprowadzata wode Iub
n-butanol o zatozonej czystosci. Numery potek zasilajacych
w obu kolumnach tez dobrano metoda prob w taki sposob, aby
faczne ciepto dostarczone do wyparek obu kolumn i ewen-
tualnych podgrzewaczy byto jak najmniejsze.

W tablicy 6 przedstawiono catkowity przeplyw, steze-
nie i temperature strumieni 1, 2, 6, 7 1 4 oraz calkowitg licz-
be potek 1 numery potek zasilajacych dla obu kolumn. Aze-
otropy odprowadzane ze szczytu obu kolumn destylacyj-
nych (strumienie 2 1 4) majg temperature i stezenie prawie
takie same jak odpowiadajace im eksperymentalne warto$ci
zawarte w tablicy 5.

Wartosci liczbowe eksperymentalnych réwnowago-
wych utamkow molowych dla mieszaniny woda—n-butanol
1 7=313,15 K prezentuje tablica 2 pracy [11]. Wynoszg one:
Xy o = 0,516; x,,,, = 0,484 1 x, ,,= 0,981; x,,,, = 0,019. Au-
torzy pracy [11] ocenili btad wzgledny zmierzonego utamka
molowego na poziomie 2%. Poniewaz st¢zenia strumieni 6
17 z tablicy 6 sa bardzo bliskie wartoSciom eksperymental-
nym, mozna stwierdzi¢, ze parametry modelu NRTL-VLL
pracuja bardzo dobrze dla rozwazanej mieszaniny binarne;j.

Tablica 7. Iloci ciepta odebranego i dostarczonego

O [MJ/h] -511,73 ~208,78 ~720,51
O+ [MJ/h] 662,93 681,86 1344,79

Tablica 7 prezentuje bilans cieplny symulacji. Uwzgled-
nia on osobno sumaryczne ciepto odebrane w kondensato-
rach obu kolumn destylacyjnych (Q—) oraz sumaryczne cie-
pto dostarczone do wyparek tych kolumn (Q+).

Rysunek 2 przedstawia schemat osuszania n-butanolu
z uzyciem weglowodorow. Surowiec (strumien 1) trafia nie
do kolumny destylacyjnej 1, ale do separatora 3. Takie roz-
wigzanie jest energetycznie bardziej uprzywilejowane. Se-
parator jest rowniez zasilany przez szczytowy produkt z ko-
lumny azeotropowej 2, wykroplony uprzednio w chtodnicy 4.

Rys. 2. Schemat osuszania n-butanolu
przy uzyciu sktadnika trzeciego

Surowiec ma taki sam przeplyw i st¢zenie jak w poprzed-
niej symulacji, ale jest podgrzewany w wymienniku ciepta 7
do temperatury strumienia 8. Faza organiczna z separatora
zostaje skierowana na pierwszg potke kolumny azeotropo-
wej 2, ktéra nie ma skraplacza. Z dotu tej kolumny odptywa
n-butanol o czystosci 99,99%, a gorg strumien majacy sktad
i temperaturg bliskg azeotropowi trojsktadnikowemu rozpa-
trywanej mieszaniny. Faza wodna z separatora jest podgrze-
wana i cze$ciowo odparowywana w wymienniku 8, tak aby
strumien 14 miat udziat fazy parowej rowny 0,1. Strumien
z dotu kolumny 1 zawiera 99,99% molowego wody, a pro-
dukt szczytowy przechodzi do kolumny 2 jako faza gazowa.
Urzadzenie 6 to kontroler, ktéry zlicza straty weglowodoru
w strumieniach 3 i 7. Sg one nastepnie uzupetniane strumie-
niem 9. Dla mieszaniny z toluenem stosunek orosienia (re-
flux ratio) na szczycie kolumny 1 byt réwny 1,6 1 1,7 odpo-
wiednio dla modelu NRTL-VLL i wspotczynnikow rowna-
nia NRTL wzi¢tych z bazy danych ChemCAD. W pozosta-
lych symulacjach warto$¢ ta byta rowna 0,1.

W tablicy 8 przedstawiono catkowity przepltyw, stgze-
nie i temperature strumieni 4, 5, 6 i 2 oraz catkowitg liczbg
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Tablica 8. Catkowity przeptyw, stezenia (w utamkach molowych) i temperatury strumieni 4, 5, 6 1 2. Calkowita liczba potek
i numery polek zasilajacych dla obu kolumn; x,, x, i x; — utamki molowe odpowiednio: wody, n-butanolu i weglowodoru

kmol/h 13,36 11,59 101,77 6,75 liczba potek 10 15
X 0,5424 0,2006 0,9819 0,7282 | nr potki strum. 14 4
Toluen X, 0,1365 0,4535 0,0154 0,2306 nr potki strum. 10 1
X 0,3211 0,3459 0,0027 0,0412 nr potki strum. 2 7
T[K] 357,55 356,45 356,45 364,61
kmol/h 10,13 10,39 99,73 472 liczba potek 10 15
Toluen X 0,5209 0,1251 0,9924 0,8414 | nrpotki strum. 14 4
Wsp. row. X, 0,1458 0,5506 0,0075 0,1576 | nr potki strum. 10 1
NRTL z ChemCAD X 0,3333 0,3242 0,0001 0,0010 nr potki strum. 2 7
T[K] 356,05 355,08 355,08 368,14
kmol/h 29,09 17,23 111,86 16,85 liczba potek 11 14
X, 0,6792 0,3203 0,9766 0,8450 | nr potki strum. 14 3
p-ksylen X, 0,2104 0,5131 0,0204 0,1349 | nr potki strum. 10 1
X, 0,1103 0,1666 0,0030 0,0201 nr potki strum. 2 3
T[K] 363,89 362,64 362,64 368,36
kmol/h 22,18 14,97 107,21 12,20 liczba potek 11 14
p-ksylen X 0,6749 0,2499 0,9909 0,9204 | nrpotki strum. 14 3
Wsp. row. X, 0,2363 0,6194 0,0090 0,0785 | nrpotki strum. 10 1
NRTL z ChemCAD X 0,0888 0,1307 0,0001 0,0011 nr potki strum. 2 3
T[K] 364,01 361,62 361,62 370,70
kmol/h 49,96 39,14 110,81 15,81 liczba potek 12 10
X 0,3086 0,0227 0,9884 0,9191 | nrpotki strum. 14 3
Cykloheksan X, 0,0675 0,1830 0,0109 0,0758 nr potki strum. 10
X, 0,6239 0,7943 0,0007 0,0051 nr potki strum. 2 2
T[K] 343,14 341,66 341,66 370,55
kmol/h 35,07 22,44 112,62 17,62 liczba potek 12 10
X 0,7536 0,5276 0,9730 0,8281 | nrpotki strum. 14 3
Ezlil‘r)gi‘vsizzame X, 0,2439 0,4689 0,0269 0,1714 | nr potki strum. 10
X, 0,0025 0,0035 0,0001 0,0005 nr potki strum. 2 2
T[K] 365,62 363,03 363,03 367,90
kmol/h 56,91 50,48 106,42 11,41 liczba potek 12 9
X, 0,1946 0,0052 0,9943 0,9475 | nr potki strum. 14 3
n-heksan X, 0,0444 0,1401 0,0043 0,0390 | nrpotki strum. 10 1
X, 0,7610 0,8548 0,0014 0,0135 nr potki strum. 2 3
T[K] 334,60 333,89 333,89 371,30
kmol/h 29,24 22,40 106,84 11,83 liczba potek 12 9
X, 0,7640 0,5101 0,9913 0,9225 | nrpotki strum. 14 3
n-heksan X, 0,2360 0,4899 0,0087 0,0775 | nr potki strum. 10 1
Inne rozwiazanie
X, 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 nr potki strum. 2 3
T[K] 366,07 365,56 365,56 370,59

potek i numery potek zasilajacych dla obu kolumn. Steze-  Iu NRTL-VLL sg zblizone do eksperymentalnych wielkos$ci
nia i temperatury strumieni 4 uzyskane przy uzyciu mode-  azeotropow trojsktadnikowych. Dla mieszanin z toluenem
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i p-ksylenem tablica 8 przedstawia réwniez rezultaty symula-
cji uzyskane dla wspdtczynnikdw réwnania NRTL wzietych
z bazy danych ChemCAD. Stezenia strumieni 4 obliczone dla
obu mieszanin sg podobne do rezultatoéw uzyskanych z wy-
korzystaniem modelu NRTL-VLL, ale stezenia ciektych faz
organicznych (strumien 5) r6znig si¢ bardzo istotnie. Zostalo
to skomentowane w dalszej czgsci pracy. W przypadku sy-
mulacji z uzyciem cykloheksanu i n-heksanu catkowity prze-
ptyw strumieni 4 ma duza warto$¢. Dla tych uktadéw symu-
lator ChemCAD znalazt tez inne rozwigzania, majace mniej-
sze przeptywy strumieni 4. Jednakze w tym przypadku we-
glowodor zostat prawie catkowicie wyeliminowany z uktadu.

Kluczowym problemem decydujacym najbardziej o do-
ktadno$ci catej symulacji jest zgodno$¢ stezen obu faz cie-
ktych powstatych w separatorze z eksperymentalnymi warto-
$ciami LLE. Zgodno$¢ ta zostata zobrazowana na rysunku 3.
Zawiera on: punkty eksperymentalne rownowagi ciecz—ciecz
wziete z danych rownowag ciecz—ciecz—para, lini¢ opisujacg
te punkty poprzez model NRTL-VLL, cigciwe rownowago-

O O OPunkty eksp. n-butanol

Linia réwnowagi 0 1
Eksp. cigciwy réwn.
Obl. cigciwa rownow.
Cigciwa réwn. Chemcad

n-butanol
0 1

woda

cykloheksan

artykuty

wa narysowang kolorem brazowym na podstawie obliczonych
w symulacji stezen fazy organicznej i wodnej (odpowiednio
strumienie 5 1 6) oraz trzy eksperymentalne cigciwy rownowa-
gowe narysowane kolorem zielonym. Aby nie zaciemnia¢ ry-
sunku zbyt duza liczbg linii, wybrano tylko trzy cigciwy row-
nowagowe najblizsze linii uzyskanej z symulacji. Dla miesza-
nin z toluenem i p-ksylenem narysowano kolorem czerwonym
réwniez cigciwy rownowagowe obliczone z symulacji uzyska-
nych dla wspotczynnikow rownania NRTL wzietych z bazy
danych ChemCAD. Rysunek 3 pokazuje, ze dla wszystkich
czterech symulacji przeprowadzonych przy uzyciu modelu
NRTL-VLL linie taczace st¢zenia obu faz ciektych utworzo-
nych w separatorze wpisuja si¢ bardzo dobrze do trzech naj-
blizszych eksperymentalnych cigciw rownowagowych. Bar-
dzo duze réznice pomigdzy obliczonymi rezultatami i ekspe-
rymentalnymi danymi LLE wystepuja dla symulacji uzyska-
nych przy uzyciu wspotczynnikéw réwnania NRTL wzigtych
wprost z bazy danych ChemCAD. Te ostatnie nie nadaja si¢
zatem do modelowania destylacji heteroazeotropowe;.

n-butanol
0 1

p-ksylen

n-butanol
0 1

n-heksan woda

Rys. 3. Porownanie stgzen obu faz cieklych powstatych w separatorze z eksperymentalnymi wartosciami LLE
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Tablica 9. Wymagania energetyczne dla uktadow woda—n-butanol-weglowodor

0- [MJ/h] —458.,2 - —536,6 - - —994,2
Toluen

0+ [MJ/h] 363.6 290,3 - 4432 521.,5 1618,6

00— [MJ/h] -69,5 - —1224.,5 - - —1294,0
P-ksylen

0+ [MJ/h] 356.,6 551.,5 - 494.8 515,5 1918.,4

00— [MJ/h] —64,9 - —1769,0 - - —1833,9
Cykloheksan

O+ [MJ/h] 294.8 1138,2 - 321,0 704,1 2458,1
Inne rozwigzanie | O+ [MJ/h] 391,1 784,6 - 4977 516,8 21872

O— [MJ/h] —46,7 - —1878,1 - - —1924,8
N-heksan

O+ [MJ/h] 107,1 1444 .4 - 2574 739,7 2548,6
N-heksan O— [MJ/h] —48,5 - —1236,8 - - —1285,3
Inne rozwiazanie O+ [MJ/h] 129,1 777,80 - 518,6 483,6 1909,1

W tablicy 9 przedstawiono wymagania energetyczne dla
poszczegblnych symulacji. Podobnie jak w przypadku miesza-
niny dwusktadnikowej uwzgledniono oddzielnie ciepto ode-
brane w kondensatorze kolumny 1 i chtodnicy 4 oraz ciepto
dostarczone do wyparek obu kolumn destylacyjnych i1 pod-
grzewaczy 7 i 8. Tablica 9 pokazuje, ze mniejsze wymaga-
nia energetyczne wystepuja w symulacjach uzywajacych to-
luenu i p-ksylenu. WyzZsze wymagania pojawiajg si¢ dla sy-
mulacji z cykloheksanem i n-heksanem z powodu wigkszych
przeplywow strumieni obiegowych, przedstawionych w ta-
blicy 8 (wymagania energetyczne sg mniejsze, gdy weglowo-
dor jest eliminowany z uktadu). Wartosci ciepta odebranego
1 dostarczonego nalezy poréwnaé z odpowiednimi wielko-
$ciami umieszczonymi w tablicy 7. Mozna zaobserwowac,
ze rozdzial mieszaniny woda—n-butanol na czyste substan-
cje przy uzyciu sktadnika trzeciego jest energetycznie mniej
korzystny niz rozdzial mieszaniny dwusktadnikowej. Dodat-
kowo w tym ostatnim przypadku rozdzielane substancje nie
zawieraja nawet malych iloéci sktadnika trzeciego.

W przeprowadzonych symulacjach zatozono bardzo wyso-
ki stopien czystosci otrzymywanego alkoholu i wody (99,99%
molowego), gdyz dotychczas nie sprecyzowano maksymal-
nej dopuszczalnej zawartosci wody w n-butanolu bedgcym
sktadnikiem paliwa lub paliwem samodzielnym. W prakty-
ce wymagana czysto$¢ bylaby zapewne mniejsza. Przepro-
wadzono wigc rowniez symulacje przy zatozeniu, ze steze-
nia otrzymywanego n-butanolu i wody wynosza 99,9% mo-
lowego. W przypadku rozdzialu mieszaniny dwusktadni-
kowej woda—n-butanol wymagania energetyczne O— i O+
byty mniejsze niz uprzednio i wynosily odpowiednio 96,4%
197,5% tych z tablicy 7. W przypadku symulacji wykonanych
dla uktadow trojsktadnikowych wielkosci O— i O+ tez byly
mniejsze i siggaly odpowiednio przedzialow 88,4+95,1% oraz
91,9+96,7% wartos$ci przedstawionych w tablicy 9. Ponow-
nie wyzsze wymagania pojawily sie dla symulacji z cyklo-
heksanem i n-heksanem z powodu wickszych przeptywow
strumieni obiegowych, ale najkorzystniejszy energetycznie
byt rozdziat mieszaniny dwusktadnikowe;.

Podsumowanie

Wyniki obliczen rownowagowych (tablice 3 i1 4) pokazu-
ja, ze rownanie NRTL moze opisywac z dobra doktadnos$cig
jednym zestawem parametréw zard6wno rOwnowagi ciecz—
ciecz—para mieszanin trojsktadnikowych (odchylenia AX nie
przekraczaja 1% molowego, AY mieszczg si¢ w granicach
0,79+1,43%, a AT sa w przedziale 0,28+0,52 K), jak i row-
nowagi ciecz—para ich sktadowych uktadow dwusktadniko-
wych (odchylenia Ay mieszczg si¢ w przedziale 0,27+1,39%,
a AT w zakresie 0,12+0,62 K). Wspolczynniki tego rowna-
nia muszg by¢ jednak starannie dopasowane rownoczesnie
do tréj- i dwufazowych danych rownowagowych i obejmo-
wac caly zestaw 9 parametréw, jak w modelu NRTL-VLL.
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Wspotezynniki dopasowane tylko do danych dwusktadniko-
wych nie sa w stanie doktadnie opisa¢ danych VLLE. Model
NRTL-VLL oblicza takze z dobrg doktadnoscia temperatury
i stezenia troj- i dwusktadnikowych azeotropdéw (maksymal-
ny btad na temperaturze wynosi 0,57 K, a na sktadzie 2,3%)
oraz prawidtowo przewiduje, ze rozpatrywane mieszaniny
trojsktadnikowe tworzg heteroazeotropy.

W symulacjach przeprowadzonych dla uktadow trojsktad-
nikowych strumienie odchodzace gora kolumny azeotropowej
miaty stezenia i temperatury bliskie eksperymentalnym warto-
sciom odpowiednich azeotropow. W symulacji dotyczacej ukta-
du dwusktadnikowego woda—n-butanol st¢zenia i temperatury



szczytowych produktow obu kolumn byly prawie takie same

jak wartosci eksperymentalne azeotropu tej mieszaniny. Do-

ktadnos¢ catej symulacji zalezy w duzym stopniu od whasciwe-

go przewidywania st¢zen obu faz cieklych utworzonych w se-

paratorze. Rysunek 3 pokazal, Ze stosujac model NRTL-VLL,
uzyskuje si¢ linie faczace st¢zenia obu faz ciektych pasujace
bardzo dobrze do eksperymentalnych cieciw rownowagowych.
Roéwniez w przypadku symulacji dla binarnej mieszaniny wo-
da—n-butanol obliczone utamki molowe obu faz ciektych byty

artykuty

bardzo bliskie eksperymentalnym wartosciom LLE. Catkowi-

cie odmienny efekt uzyskuje sig, stosujac w symulacji oryginal-
ne wspotczynniki rownania NRTL z bazy danych ChemCAD.

Obliczone tu cigciwy réwnowagowe odbiegaja znacznie od

eksperymentalnych danych LLE.

Dla uktadow trojsktadnikowych mniejsze wymagania

energetyczne wystepuja w symulacjach uzywajacych tolu-

enu i p-ksylenu. Jednak najbardziej korzystny energetycznie

jest rozdziat mieszaniny dwusktadnikowej woda—n-butanol.

Prosimy cytowac jako: Nafta-Gaz 2016, nr 10, s. 863—-871, DOI: 10.18668/NG.2016.10.12
Artykul nadestano do Redakcji 31.07.2016 r. Zatwierdzono do druku 6.10.2016 1.
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