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چکیده

گاز طبیعی از هیدروکربن‌های مختلفی تشکیل شده است که اکثر آن‌ها دارای ارزش اقتصادی خاص خود هستند. اتان 
یک مادۀ اولیۀ مهم پتروشیمی است. در این مطالعه، شبیه‌سازی و بهینه‌سازی فرایند بازیابی اتان در پتروشیمی بندر امام 
بررسی شده است. شبیه‌سازی کل فرایند با استفاده از شبیه‌ساز اسپن هایسیس )ورژن 10( انجام شده است و برای محاسبۀ 
خواص ترمودینامیکی از معادلۀ حالت پنگ رابینسون استفاده شده است. با استفاده از شبیه‌سازی، ابتدا تأثیر مهم‌ترین 
پارامترهای حساس عملیاتی بر عملکرد فرایند بررسی شد و سپس دو پیکربندی بهبودیافته برای فرایند پیشنهاد گردید. 
از نتایج مطالعۀ موردی ما نتیجه گرفتیم که عملکرد فرایند باید با جریان برگشتی سرد اضافی که می‌تواند با عبور جریان 
بالای برج متان‌زدا از مبدل حرارتی )پیکربندی اول( یا از طریق فشرده‌سازی بخار بالای برج متان‌زدا با کمپرسور و عبور آن 
از شیر ژول-تامسون )پیکربندی دوم( فراهم شود، بهبود یابد. در پیکربندی اول با افزایش3/67درصدی جریان برگشتی، 
بازیابی اتان به 96/55درصد و در پیکربندی دوم با افزایش 24/58درصدی جریان برگشتی به 99/76درصد افزایش می‌یابد. 

تجزیه‌وتحلیل اقتصادی پیکربندی‌های جدید، مقرون‌به‌صرفه‌بودن این پیکربندی‌ها را اثبات می‌کند.

کلمات کلیدی: بازیابی اتان، شبیه‌سازی، بهینه‌سازی، بررسی اقتصادی.

۱- مقدمه
استخراج اتان از جریان گاز طبیعی عموماً مبتنی بر برخی 
از اثرات زیر است: انبساط توربو1، انبساط ژول-تامسون، تبرید 
خارجی و جذب. در بسیاری از طرح‌های پردازشی ترکیبی از 

این اثرات برای بهبود بازیابی اتان استفاده می‌شود ]1و2[.
 کنترل نقطۀ شبنم و سیستم‌های برودتی مکانیکی برای 
فرایند‌هایی در نظر گرفته شده است که بازیابی پروپان متوسط 
تا زیاد مورد نظر باشد. برای دستیابی به بازیابی بیشتر اتان، 

درجه‌حرارت خیلی پایین مورد نیاز است ]3[.

1.Turbo-expander	

فرایند انبساط توربو در طیف گسترده‌ای از شرایط فرایند 
اغلب  اتان،  بازیابی  بر پروژه‌های  استفاده شده است و علاوه 
استفاده می‌شود.  بالا  پروپان  بازیابی  برای  فرایندی  به‌عنوان 
این فرایند می‌تواند به‌منظور جابه‌جایی از بازیابی اتان به عمل 

دفع اتان با حداقل کارکرد طراحی شود ]4[.
می‌شود.  سرد  گاز  ژول-تامسون،  شیر  در  گاز  انبساط  با 
با تبادل گرمای مناسب و اختلاف فشار زیاد در شیر ژول-

می‌تواند  کرایوژنیک  دمای  به  رسیدن  نتیجه  در  و  تامسون 
بازده استخراج را زیاد کند. تفاوت اصلی بین طراحی ژول-
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تامسون و انبساط توربو در این است که انبساط گاز در شیر 
ژول-تامسون بی‌دررو است. در یک انبساط توربو، انبساط از 
یک مسیر تقریباً آیزنتروپیک دنبال می‌شود. بنابراین، طراحی 
ژول-تامسون کارایی کمتری از انبساط توربو در صرفه‌جویی 

انرژی دارد ]5 و6[.
در هر فرایند خاص تعداد زیادی از متغیرها، میزان بازیابی 
اتان را مشخص می‌کنند. برخی از متغیرهای طراحی اصلی 
عبارت‌اند از: فشار ورودی، مشخصۀ گاز باقی‌مانده و مشخصۀ 
محصول پایین برج متان‌زدا. در فرایند انبساط توربو با تبرید 
پایین  درجه‌حرارت  می‌شود.  خنک  نیز  خوراک  گاز  خارجی 
موردنیاز برای دستیابی به بازیابی بالای اتان با انبساط گازِ از 
پیش سردشده به دست می‌آید. میزان بازیابی نیز بستگی به 
دما و فشار مخزن سرد دارد. این دما به نسبت انبساط مربوط 
می‌شود و بنابراین، دما و فشار مخزن سرد متغیرهای اساسی 

در بهینه‌سازی توان موردنیاز هستند ]1و7[.
در بعضی موارد گاز خوراک به‌اندازۀ کافی فشار ندارد یا گاز 
سرشار از هیدروکربن‌های قابل‌مایع است، سردسازی مکانیکی 
را می‌توان به فرایند ژول-تامسون اضافه کرد تا راندمان بازیابی 

تقویت شود ]7و8[.
شمای کلی برای بازیابی اتان در )شکل 1( نشان داده شده است.

 شکل 1- شمای کلی فرایند بازیابی اتان ]9[

در فرایند کلی، گاز خوراک با تبادل گرما با گاز باقی‌مانده 
مایع‌های  گاز  سپس  می‌شود.  خنک  خارجی  تبرید  و 

استخراج‌شده در برج‌های تقطیر تفکیک می‌شوند.
روش‌های  نوآوری‌های  از  الهام‌گرفتن  با  مطالعه  این  در 
انتگراسیونی،  کندانسور  یک  ایجاد  همچنین  و  ذکرشده 

ریکاوری اتان در برج متان‌زدا افزایش یافته است.

2- شرح فرایند
واحد اتان ریکاوری را می‌توان به سه بخش برج‌های اتان‌زدا، 
متان‌زدا و سیکل پروپان تقسیم کرد. وظیفۀ برج اتان‌زدا حذف 

متان و اتان از خوراک ورودی است. در برج متان‌زدا یا اتان 
ریکاوری، هدف اصلی حذف متان از ریبویلر و تولید محصولی 
غنی از اتان است. همچنین سیکل مبرد پروپان که در اصل 
را در  برودت  تأمین  تراکمی است، وظیفۀ  تبرید  یک سیکل 
کندانسور برج اتان‌زدا )مبدل گرمایی 1021(، مبدل گرمایی 
1023 و 1001 بر عهده دارد. کندانسور برج اتان‌زدا به‌صورت 
کاملًا برگشتی بوده و تمام مایع رفلاکس به برج بازگردانده 
متان‌زدا  برج  خوراک  درام1،  رفلاکس  بالای  بخار  می‌شود. 
است زیرا اتان بالایی دارد. در مبدل گرمایی 1023 به‌وسیلۀ 
جریان  دمای  متان‌زدا،  برج  بالای  گاز  و  پروپان  جریان‌های 
پروپان که از پایین برج اتان‌زدا تولید شده است تا 45/03- 

درجۀ سانتی‌گراد کاهش می‌یابد.
برج متان‌زدا دارای یک سیستم کرایوجنیک2 پیچیده است. 
که  ترتیب  این  به  است،  انتگراسیونی  به‌صورت  برج  ریبویلر 
محصول پایین برج با عبور از دو شیر کاهندۀ فشار منبسط شده 
و در مبدل گرمایی 1001 برای تأمین برودت جریان جانبی 
)فاز بخار( و خوراک اصلی برج متان‌زدا استفاده می‌شوند. طبق 
طراحی دو جریان مبرد مذکور در دو فشار عملیاتی مختلف 
به‌وسیلۀ  و  ترک کرده  را  اشباع مبدل 1001  بخار  به‌صورت 
کمپرسور دومرحله‌ای 1001 مجدداً فشرده‌سازی و به‌وسیلۀ 
کولر 1003 )بدون تغییر فاز( خنک می‌شود. خروجی از کولر 
را تشکیل  اتان  از آن محصول  1003 منشعب شده، بخشی 
داده و مابقی آن به‌عنوان بخار بویل آپ3 از زیر سینی تحتانی 

وارد برج متان‌زدا می‌شود.
فازی، کمپرسور،  از جداکننده‌های  تراکمی  تبرید   سیکل 
چگالنده و شیرهای کاهنده یا منبسط‌کنندۀ پروپان تشکیل 
بخش‌های  بر  مشتمل  تراکمی  تبرید  سیکل  است.  شده 
ترمودینامیکی تبخیر، تراکم، چگالش و انبساط است. به این 
و   1005 کندانسورهای  از  تولیدی  پروپان  مبرد  که  ترتیب 
مبدل‌های  به‌سمت  مختلف  دبی‌های  در  )اکونومایزر(   1007
 1001 و  اتان‌زدا(  برج  )کندانسور   1021  ،1023 گرمایی 
ارسال می‌شوند تا در این مبدل‌های گرمایی گرما را به خود 
گرفته و تبخیر شوند. مبردها پس از انجام وظیفۀ سردسازی 
در فاز بخار جمع‌آوری شده و وارد جداکنندۀ دوفازی 1002 
وارد  مستقیماً   1002 جداکنندۀ  بالای  بخارات  می‌شوند. 
از  ارسالی  مبرد  با  آن‌ها  فشار  تا  می‌شوند   1002 کمپرسور 
مبدل گرمایی 1002 یکسان شده و هر دو جریان به‌وسیلۀ 

2.Turbo-expander	
3.Cryogenic	
4.Boil up	
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کمپرسور 1003 به فشار 1618 کیلوپاسکال برسند. خروجی 
کمپرسور به‌وسیلۀ کولر 1005 با سیال آب خنک‌سازی و وارد 
مخزن پروپان می‌شود که در اصل یک جداساز دوفازی است. 
جریان مایع خروجی از مخزن پروپان جریان اصلی مبرد است 
که باید در بخش‌های تعیین‌شده به‌عنوان سیال خنک‌کننده 
استفاده شود. در اکونومایزر 1007 بخشی از مبرد با جریان 
منبسط‌شدۀ پروپان در تبادل گرما قرار گرفته تا دمای مبرد 
 1021 و   1001  ،1023 گرمایی  مبدل‌های  برای  پروپان 

مطلوب شود ]10[.

۳- شبیه‌سازی فرایند
 شبیه‌سازی کل فرایند با استفاده از شبیه‌ساز اسپن هایسیس  
)ورژن 10( انجام شده است و برای محاسبۀ خواص ترمودینامیکی 

از معادلۀ حالت پنگ رابینسون  استفاده شده است.
در شکل‌های ۲ تا ۴ نمای کامل‌شدۀ فلوشیت  شبیه‌سازی 
برای بخش‌های اتان‌زدایی، متان‌زدایی و سیکل تبرید تراکمی 
پروپان واقع در مجتمع پتروشیمی بندر امام)ره( که بر اساس 
پایگاه داده‌ها )نمودار جریان فرایندی و جداول 1 و 2( انجام 
شده، نشان داده شده است. در جداول 1 و 2 اطلاعات لازم 
درمورد جریان‌های مهم و شرایط عملیاتی تجهیزات آمده است. 
برای شبیه‌سازی برج‌های متان‌زدا و اتان‌زدا در شبیه‌ساز اسپن 
که   Modified HYSIM Inside-Out روش  از  هایسیس 
برای اکثر حالات مناسب است، استفاده شده است. این روش 
از شبیه‌سازی برج‌های تقطیر اصطلاحاً به روش سفارشی‌کردن 
برج تقطیر مرسوم است. این روش به کاربر اجازه می‌دهد تا به 
لایه‌های درونی برج تقطیر نفوذ کرده و به‌صورت دل‌خواه در 

آن دخل‌وتصرف کند ]11[.
برای مثال در برج اتان‌زدایی )شکل ۲( به‌دلیل اینکه مبرد 
پروپان از سیکل تبرید برای تغذیه استفاده شده است لذا باید 
این بخش از برج به‌صورت سفارشی شبیه‌سازی شود تا بتوان 
سیکل جداسازی را همان طور که در واقعیت به هم متصل 

هستند، شبیه‌سازی کرد.
  )AAD( دقت شبیه‌سازی با میانگین درصد انحراف مطلق
نتایج شبیه‌سازی باعث  اندازه‌گیری می‌شود. دقت بیشتر در 
اگر  می‌شود.  بعدی  کارهای  برای  شبیه‌سازی  اعتبار  افزایش 
میانگین درصد انحراف مطلق نتایج شبیه‌سازی به‌دست‌آمده 
با استفاده از نرم‌افزار کمتر از 10درصد باشد، می‌توان از آن 
برای بهبود فرایند برای مقیاس‌های بهتر اقتصادی و محیطی 

استفاده کرد ]12[.
شبیه‌سازی  این  برای  مطلق  انحراف  میانگین  درصد 

شبیه‌سازی  که  می‌کند  تأیید  نتیجه  این  است.  5/3درصد 
معتبر است.

جدول 1- ترکیب و شرایط عملیاتی برای خوراک برج‌های تقطیر 

ترکیباتبرج اتان‌زدابرج متان‌زدا

جریان 19-10جریان 10-102

جزء مولی

0/0140/0007661CO2

0/1950/175301Methane

0/78880/538254Ethane

0/00220/277008Propane

00/001506i-Butane

00/000231n-Butane

00/000034H2S

00/000005COS

شرایط عملیاتی

)C°( دما 34/1432-

)kpa( فشار17541837

)kmole/h( دبی613/05517/3

 جدول 2- شرایط عملیاتی برای تجهیزات

برج اتان‌زدامقدار

فشار بالا و پایین برج متان‌زدا  )kpa(1706 و 1736

فشار بالا و پایین برج اتان‌زدا  )kpa(1834 و 1853

2274)kpa(  ۱۰۰۱ فشار خروجی مرحلۀ دوم کمپرسور

1000)kpa(  ۹۸-۱۰ فشار جریان‌های ۱۰-۹۹ و

1732)kpa(  ۸۳-۱۰ فشار جریان

دمای )C°( و دبی )kg/h( جریان جانبی برج اتان‌زدا۸۴/۵- و 21060

45/8)°C(  1003 دمای جریان اتان خروجی مبدل

40)°C(  1024 دمای جریان پروپان خروجی مبدل

دمای بالا و پایین برج اتان‌زدا  )C°(۲۱/۱- و ۵۳/۵

1814)kpa(  ۱۰۲۱ فشار عملیاتی جداکنندۀ

1834)kpa(  ۱۰۲۱ فشار خروجی پمپ

دما )C°( و فشار )kpa( عملیاتی جداکنندۀ ۲۶/۹1002- و ۱۵۹/۸

دما )C°( و فشار )kpa( عملیاتی جداکنندۀ ۵/۵1003  و 519/8

46/9)°C(  1005 دمای جریان پروپان خروجی مبدل

1618)kpa(  ۱۰۰۴ فشار عملیاتی جداکنندۀ

1606)Kw(  ۱۰۰۳ توان مصرفی کمپرسورهای ۱۰۰۲ و

تعداد سینی‌های برج اتان‌زدا و متان‌زدا۴۶ و ۲۵
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شکل ۲- نمای فلوشیت شبیه‌سازی با محوریت برج اتان‌زدا

شکل ۳- نمای فلوشیت شبیه‌سازی برای برج متان‌زدا
 

شکل ۴- نمای فلوشیت شبیه‌سازی برای سیکل تبرید پروپان

۴- بهینه‌سازی و بررسی اقتصادی فرایند
در شکل‌های 5 و 6 ساختار پیکربندی‌های اول و دوم که 
در این تحقیق برای بهینه‌سازی و افزایش راندمان برج تقطیر 
متان‌زدا پیشنهاد شده‌اند، نشان داده شده است. اساس هر دو 
پیکربندی تجهیز برج متان‌زدا به یک کندانسور فوق‌سرد بوده 
است که وظیفۀ اصلی آن چگالش بخار بالای برج تقطیر اتان 
از  مایع سرد حاصل  بازگردانی  و  )جریان 10-50(  ریکاوری 
این چگالش فوق‌سرد به بالای برج است تا به این شکل برودت 
در بالای برج تقطیر بیشتر شده و اتان بیشتری از بخار بالای 
برج جذب و از ریبویلر خارج شود. برای این منظور دو حالت 

پیشنهاد شده است:
۱- چگالش در فشار ثابت )پیکربندی اول(

)پیکربندی  متغیر  و دمای  فشار  در  فوق‌سرد  ۲- چگالش 
دوم(

طبق اطلاعات پایگاه داده‌ها جریان 50-10 که در فرایند 
)مبدل  می‌شود  ارسال  اتان‌زدا  بخش  به  مستقیماً  موجود 
اتان است، در حالی  از  بالایی  دارای غلظت  حرارتی 1023( 
لازم  و  بوده  جداسازی  واحد  اصلی  محصول  اتان  این  که 

انجام‌گرفته  مطالعات  اساس  بر  شود.  بازیابی  بیشتر  تا  است 
باشد  فوق‌سرد  کولر  یک  دارای  چنانچه  متان‌زدا  تقطیر  برج 
که  کند  برج  وارد  کمتری  دمای  با  بیشتر  رفلاکس  می‌تواند 
این امر منجر به افزایش جذب اتان و تولید بیشتر آن خواهد 
شد و این دقیقاً نقشه‌ای است که در دو پیکربندی ارائه شده 
است. در پیکربندی اول بخار بالای متان‌زدا مستقیماً وارد کولر 
فوق‌سرد می‌شود )این کولر یک بخش از مبدل گرمایی 1001 
است که ظرفیت بالایی برای سردکردن بخارات بالای متان‌زدا 
باید  که  می‌شود  دوفازی  بالا،  اتان  دارابودن  به‌دلیل  و  دارد( 
مایعات آن به‌وسیلۀ یک جداکنندۀ دوفازی )در اصل رفلاکس 
رفلاکس  تقطیر  برج  به  پایین‌تری  دمای  با  و  تفکیک  درام( 
شود. در پیکربندی دوم شرایط برودت برای بخار بالای برج 
متان‌زدا به‌وسیلۀ یک کمپرسور، مبدل فوق‌سرد و شیر ژول-

تامسون پیشرفته‌تر شده است. در این روش که در شکل 6 
کمپرسور  به‌وسیلۀ  ابتدا  برج  بالای  بخار  می‌شود،  مشاهده 
بالایی  بخار  از  مایع‌گیری  استعداد  کار  )این  متراکم می‌شود 
افزایش خواهد داد(، سپس در کولر فوق‌سرد سریعاً سرد  را 
می‌شود که این امر باعث می‌شود تا بخش زیادی از بخارات 
ترمودینامیکی  نهایت عملیات  و در  مایع ظاهر شوند  فاز  در 
با انجام یک فلش در شیر ژول-تامسون تا فشار کاری بالای 
برج متان‌زدا خاتمه می‌یابد. فلش سیال باعث خواهد شد تا 
افت دمای به‌مراتب بیشتری برای بخارات ایجاد گردد و همین 
امر سبب می‌شود تا دبی رفلاکس بیشتر شود و دما در بالای 
برج متان‌زدا افت بیشتری را نسبت به فرایند موجود و حتی 

پیکربندی اول تجربه کند.

شکل 5- نمای فلوشیت پیکربندی اول

شکل 6- نمای فلوشیت پیکربندی دوم
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در  جدید  تجهیزات  اضافه‌کردن  با  اینکه  به  توجه  با 
یافته  افزایش  تولید  ظرفیت  پیشنهادشده  پیکربندی‌های 
بهینه‌بودن  که  شود  مطرح  باید  اقتصادی  بررسی  لذا  است 

پیکربندی‌های جدید مشخص شود ]13[.
در پیکربندی‌های جدید رفلاکس درام و کمپرسور اضافه 
شده است که تورتون ]14[ هزینۀ خریداری و هزینۀ پایانی 

نصب این تجهیزات را به‌صورت زیر ارائه می‌کند:

   log(cost) = 3.5 + 0.45logV + 0.11(logV)2             )1(

   log(cost) = 2.3 + 1.4logW - 0.1(logW)2              )۲(

Total Installed Cost = Cost (4 + MF + PF)        )۳(

درام  رفلاکس  خریداری  هزینۀ  محاسبۀ  برای   )1( معادلۀ 
ارائه شده است که در آن v حجم رفلاکس درام )مترمکعب( 

است.
ارائه  برای محاسبۀ هزینۀ خریداری کمپرسور  معادلۀ )2( 

شده است که در آن w توان کمپرسور )کیلووات( است.
معادلۀ )3( برای محاسبۀ هزینۀ پایانی نصب ارائه شده است 
فشار  و ضریب  مواد  به‌ترتیب ضریب   PF و   MF آن  در  که 

هستند.
حجم رفلاکس درام از بخش Rating شبیه‌سازی با نرم‌افزار 
در  آن  جای‌گذاری  با  که  است  مترمکعب   2/356 با  معادل 
معادلۀ )1( و فرض اینکه جنس رفلاکس درام کربن استیل 
با  برابر   )MF( مواد  ضریب  لذا  است؛  آمده  دست  به  باشد، 
صفر بوده و با توجه به فشار عملیاتی رفلاکس درام که برابر 
با 1706 کیلوپاسکال است، فاکتور فشار برابر با 0/6 ارزیابی 
رفلاکس  کلی  هزینۀ  می‌توان   )3( معادلۀ  طبق  که  می‌شود 
درام را تعیین کرد. این مقدار برابر با 4816 دلار است. جهت 
از معادلۀ )2( استفاده می‌شود که  محاسبۀ هزینۀ کمپرسور 
 152/7 با  برابر  هایسیس  اسپن  با  شبیه‌سازی  از   W مقدار 
کیلووات است. قیمت نهایی کمپرسور برابر با 101480 دلار 
پایانی  هزینۀ   )3( معادلۀ  از  استفاده  با  است.  متحده  ایالات 
نصب برای پیکربندی اول و دوم به‌ترتیب 22155 و 488962 
دلار است. با فرض اینکه 8400 ساعت کاری در سال داشته 
اول و دوم  برای پیکربندی  اتان  تولید  افزایش سالانۀ  باشیم 
به‌ترتیب 7410/2 و 15315/7 تن است که با درنظرگرفتن 
قیمت 360 دلار به‌ازای هر تن اتان، درآمد حاصل از فروش 
به‌ترتیب  دوم  و  اول  پیکربندی  برای  اتان  تولید  افزایش 

2667657 و 5513642 دلار در سال می‌شود.

5- بحث
در این قسمت از تحقیق به مقایسۀ نتایج کلیدی و مهم که 
تعیین‌کنندۀ نقش برج متان‌زدا هستند پرداخته شده است. 
این نتایج در قالب شکل‌های 7 الی 9 نشان داده شده‌اند. طبق 
به‌خوبی  ریکاوری  اتان  اینکه  به‌دلیل  فعلی  روند  در  شکل 7 
اتان  غلظت  متان‌زدا  برج  بالای  در  لذا  نمی‌گیرد  صورت 
توانسته‌اند  به‌خوبی  ارائه‌شده  پیکربندی  دو  است.  قابل‌توجه 
عدم  به‌دلیل  اول  پیکربندی  کنند.  برطرف  را  مشکل  این  تا 
تا حد  انبساط ژول-تامسون  و  تبرید  و  از کمپرسور  استفاده 
با  به پیکربندی دوم کارایی کمتری دارد ولی  زیادی نسبت 
همین اوصاف به‌مراتب از روند فعلی بهتر است. در پیکربندی 
0/8درصد  شبیه‌سازی  طبق  برج  بالای  در  اتان  غلظت  دوم 

مولی است که نسبت به روند فعلی بسیار کمتر شده است.

شکل 7- مقایسۀ غلظت متان و اتان در گاز سوخت

طبق شکل 8 دو پیکربندی ارائه‌شده که اساس آن‌ها بر پایۀ 
متان‌زدایی  تقطیر  برج  برای  و رفلاکس سردتر  بیشتر  تبرید 
این در حالی  اتان دارند.  بازیابی  برای  بیشتری  است، قدرت 
است که روند فعلی در انجام این وظیفه بسیار ضعیف بوده و 
حجم بالایی از اتان به‌وسیلۀ جریان سوخت به هدر می‌رود. 
البته بر اساس نتایج شبیه‌سازی، پیکربندی دوم با بازیابی بالای 
99درصدی بسیار کارآمدتر از پیکربندی اول است زیرا دمای 
رفلاکس تأمین‌شده در این حالت 102/3- درجۀ سانتی‌گراد 
برج  بالای  اتان در  افزایش جذب  بسزایی در  است که نقش 
متان‌زدایی دارد. تأثیر افزایش بازیابی اتان را می‌توان در قیاس 
نتایج در شکل 9 شرح داد. به‌عبارت دیگر، افزایش بازیابی اتان 
خود را در دبی محصول تولیدی از پایین متان‌زدایی نمود پیدا 
خواهد کرد. بر اساس این شکل، در پیکربندی‌های اول و دوم 
دبی تولید محصول پایین از روند فعلی بیشتر و دبی محصول 
سوخت گازی که از بالای برج خارج شده است نسبت به روند 
افزایش درصد  با  که  است  این  است. علت  فعلی کمتر شده 
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بازیابی اتان به‌وسیلۀ پیکربندی‌های اول و دوم، دبی اتان در 
بالای برج کم و در کل، دبی جریان سوخت کلًا کاهش خواهد 
یافت و این کاهش در بالای برج تقطیر به محصول پایینی برج 

افزوده شده است.

شکل 8- مقایسۀ درصد بازیابی اتان در برج متان‌زدا

شکل 9- مقایسۀ دبی تولید محصول گاز سوخت و اتان

با  پیشنهادشده  پیکربندی‌های  در  اینکه  به  توجه  با 
لذا  یافته  افزایش  تولیدی  اتان  جدید  تجهیزات  اضافه‌کردن 
بررسی   )3 )جدول  در  می‌شود.  لازم  آن  اقتصادی  بررسی 

اقتصادی پیکربندی‌های جدید آمده است.

جدول 3- بررسی اقتصادی پیکربندی‌های جدید 

نرخ 
برگشت 
سرمایه 
)سال(

هزینۀ 
تغییر 

پیکربندی 
)دلار(

درآمد 
افزایش 
سالانۀ 
اتان 

تولیدی 
)دلار(

افزایش 
سالانۀ 
اتان 

تولیدی 
)تن(

پیکربندی

پیکربندی 0/00832215526676577410/2
1

پیکربندی 0/0887488962551364215315/7
۲

6- نتیجه‌گیری
امام  بندر  پتروشیمی  اتان در  بازیابی  بهینه‌سازی کارخانۀ 

از طریق تغییرات عملیاتی، مورد بحث و بررسی قرار گرفت.
با توجه به تأثیر دما و مقدار رفلاکس و افزایش دبی مبرد بر 
بهبودی بازیابی اتان، پیکربندی‌های جدیدی که باعث بهبودی 
پیکربندی،  اولین  است.  شده  پیشنهاد  می‌شود  اتان  بازیابی 
باعث  که  می‌دهد  افزایش  96/55درصد  تا  را  اتان  بازیابی 
افزایش سالانۀ 7410/2 تن )4/1درصد افزایش( محصول اتان 
می‌شود. با توجه به اصلاح تنظیمات اول، محصول اتان تقویتی 
است. پیکربندی دوم، بازیابی اتان را تا 99/76درصد افزایش 
)8/5درصد  تن   15315/7 سالانۀ  افزایش  باعث  که  می‌دهد 
افزایش( محصول اتان می‌شود. با توجه به نرخ بازگشت سرمایه 
)برای پیکربندی اول و دوم به‌ترتیب 0/0083 و 0/0887 سال 
است( هر دو پیکربندی مناسب هستند ولی اگر بخواهیم از 
اول  پیکربندی  نکنیم،  استفاده  است  هزینه‌ور  که  کمپرسور 

پیشنهاد می‌شود.
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Abstract

Natural gas consists of various hydrocarbons, all of which have their own economic 
values. Ethane recovery provides ethane, which is one of the most important petrochemical 
feedstocks. In this study, simulation and optimization of the ethane recovery process in 
Bandar Imam Petrochemical in Iran was investigated. Simulation of the entire plant 
was carried out using the HYSYS (V.10) simulator, and the Peng-Robinson equation of 
state was used to calculate the thermodynamic properties. Using process flow diagram 
data, the accuracy of simulation was examined. At first, performance of the plant was 
investigated, then two improved configurations for the plant were examined. Results 
show that the plant performance must be improved by feeding back the additional cold 
reflux bypassing the top stream of demethanizer tower through heat exchanger (first 
configuration) or by compressing the top products of demethanizer tower and passing it 
through Joule- Thomson valve (second configuration). The first configuration increased 
ethane recovery to 96.55%, which was due to 3.67% increase of reflux flowrate; the 
second one enhanced ethane recovery to 99.76%, which was due to 24.58% increase 
of reflux flowrate. Economic analysis proved that new configurations are cost-efficient.

Keywords: Ethane recovery, Simulation, Optimization, Economic analysis.


