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چکیده

در	این	پژوهش،	ابتدا	بخش	تصفیه	هیدروژنی	واحد	تبدیل	کاتالیستی	پالایشگاه	آبادان	با	استفاده	از	نرم	افزار	
Hysys	Aspen	نسخه	9	شبیه	سازی	شد.	بررسی	نتایج	شبیه	سازی	واحد	در	مقایسه	با	داده	های	واقعی،	بیان	گر	خطای	
میانگین	۰/9	درصد	می	باشد	که	بیان	کننده	دقت	بالای	شبیه	سازی	با	انتخاب	مدل	ترمودینامیکی1	SRK		است.	در	
ادامه،	بهینه	سازی	رآکتور	این	واحد	با	استفاده	از	مطالعه	موردی2	انجام	گرفت	و	در	آن،	آثار	پارامترهای	مختلف	نظیر	
دما	و	فشار	خوراک	ورودی		به	رآکتور	و	همچنین	دبی	هیدروژن	بر	کیفیت	محصول	خروجی	از	رآکتور	بررسی	گردید.	
نتایج	حاصل	از	آن	نشان	می	دهد	که	افزایش	دو	پارامتر	دما	و	فشار	خوراک	ورودی3	به	رآکتور،	به	ترتیب	دارای	تأثیر	
مثبت	و	خنثی	بر	واکنش	های	گوگردزدایی	می	باشد.	افزایش	دبی	هیدروژن	نیز	به	دلیل	کاهش	زمان	اقامت	مواد	درون	
راکتور،	منجر	به	کامل	نشدن	واکنش	ها	در	درون	رآکتور	می	شود	که	نتیجه	آن،	تأثیر	منفی	بر	کیفیت	محصول	خروجی	
است.	همچنین	بهینه	سازی	انرژی	واحد	با	استفاده	از	نرم	افزار	Aspen Energy Analyzer v9	بررسی	شد.	در	این	طرح	
اصلاحی،	با	افزودن	دو	مبدل	فرایندی	با	سطح	های	18/۶	و	9/9	متر	مربع	به	ترتیب	قبل	از	برج	عاری	سازی4	به	عنوان	
پیش	گرمکن	خوراک	ورودی	به	این	برج	و	پیش	از	ورود	نفتا	به	جداکننده	خوراک	در	بخش	ورودی	واحد	یونیفاینر،	بار	
حرارتی	در	ریبویلر	برج	عاری	سازی	و	کوره	این	واحد	به	ترتیب	35۶59۰۰	و	kj/hr	4۰3۰1۰۰	کاهش	یافت؛	لذا	اجرای	
این	طرح	نیاز	به	3۰529/35	دلار	سرمایه	گذاری	دارد.	بنابراین	دوره	بازگشت	سرمایه	این	طرح	35	ماه	است	که	پس	از	

آن،	حدود	1۰447/87	دلار	صرفه	جویی	در	پی	خواهد	داشت.

.Aspen Hysys	،سازی	عاری	هیدروژنی،	تصفیه	رآکتور	سازی،	بهینه	سازی،	شبیه	کلمات کلیدی:

1. Soave Redlich Kwong
2.Case Study

3.	منظور	از	خوراک	ورودی،	نفتای	ترکیب	شده	با	هیدروژن	است.
4. Stripper

مـقالات
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1. مقدمه

فراینـد	تبدیـل	کاتالیسـتی،	یکـی	از	مهم	تریـن	واحدهای	
تولید	بنزین	در	پالایشـگاه	های	نفت	اسـت.	ایـن	فرایند،	مقدار	
قابل	توجهـی	گاز	هیـدروژن	به	صـورت	محصول	فرعـی،	تولید	
می	کند	که	بخشی	از	آن	به	خوراک	تصفیه	شده	تزریق	می	شود	
و	به	عنـوان	واکنش	دهنده	در	فرایند	تبدیل،	شـرکت	می	کند	و	
بخشـی	دیگر	در	قسـمت	تصفیه	هیدروژنـی	واحد	برای	جذب	
ناخالصی	های	غیرفلزی	به	خوراک	تزریق	می	شـود.	بخشـی	از	
هیدروژن	به	فرایندهای	دیگر	پالایشگاه	مانند	هیدروکراکینگ	
کاتالیسـتی	و	باقیمانده	هیدروژن	به	سـوخت	پالایشگاه	ارسال	

می	شود	]1	و	2[.

خـوراک	واحد	تبدیـل	کاتالیسـتی،	نفتای	خـام	واحدهای	
تقطیر	اتمسفریک	نفت	خام	است	که	با	نفتای	تقطیر	مستقیم	
شـناخته	می	شـود.	نفتای	خـام،	مخلوطـی	از	هیدروکربن	های	
پارافینـی،	نفتنـی،	الفینـی	و	آروماتیکی	با	گسـتره	C5-C12	و	
محدوده	نقطه	جوشـی	بین	C30	تا	C200	اسـت	که	حدود	٪۱۵ 
تا۳۰٪		نفت	خام	را	تشکیل	می	دهد.	نفتای	خام،	بیشتر	شامل	
هیدروکربن	هـای	7	تـا	9	کربنی	اسـت	]3[.	ترکیب	درصد	آن	
)نفتـا(	به	نوع	نفت	خـام،	محدوده	نقطه	جـوش	و	همچنین	به	
منبـع	تولیـدی	آن	که	به	طور	مسـتقیم	از	تقطیر	نفـت	خام	یا	
محصول	واحد	شکسـت	کاتالیسـتی	تأمین	می	شـود،	بسـتگی	
دارد.	خـوراک	واحد	تبدیل	کاتالیسـتی	بیشـتر	شـامل	نفتای	
متوسط	برج	تقطیر	اتمسفریک	است	که	شامل	4۰	تا7۰	درصد	
پارافیـن،	2۰	تا	5۰	درصـد	نفتن،	5	تا2۰	درصـد	آروماتیک	و	

صفر	تا	2	درصد	الفین	است	]2	و	3[.

بخـش	تصفیه	یـا	یونیفاینـر	واحـد	تبدیل	کاتالیسـتی	که	
نیـز	شـناخته	می	شـود،	 به	عنـوان	گوگردزدایـی	هیدروژنـی	
وظیفـه	حـذف	ناخالصی	هـای	فلـزی	و	غیرفلـزی	نفتـای	خام	
کـه	مسـموم	کننده	کاتالیسـت	بخشـی	تبدیـل	هسـتند	را	بر	
عهـده	دارد.	ناخالصی	های	غیرفلزی	نظیـر	ترکیبات	گوگردی،	
نیتروژنـی،	اکسـیژنی	موجـود	در	خـوراک	توسـط	گاز	غنی	از	
هیـدروژن	حاصل	از	بخـش	تبدیل	در	یک	رآکتور	بسـتر	ثابت	
بـه	ترکیبـات	قابـل	جداسـازی	از	خـوراک	تبدیل	می	شـوند	و	
ناخالصی	های	فلزی	موجود	شـامل	آرسنیک،	مس،	روی،	آهن	
و	سـرب	بر	روی	سـطح	کاتالیست	جذب	می	شـوند.	کاتالیست	
ایـن	فرایند	مخلوطی	از	فلزات	کبالت،	نیکل	و	مولیبدن	بر	پایه	

آلومینا	می	باشد]4[.

در	جدول	)1(،	واکنش	هـای	اتفاق	افتاده	در	فرایند	تصفیه	
هیدروژنی	برحسـب	نوع	کاتالیسـت	ارائه	شـده	اند	کـه	در	این	
تحقیـق	از	کاتالیسـت	موجـود	در	ردیف	دوم	جـدول	)1(،	در	

رآکتور	واحد	تصیفیه	هیدروژنی	استفاده	شده	است.

جدول1. واکنش های موجود بر حسب نوع کاتالیست در فرایند 
تصفیه هیدروژنی ]۵[

HADHDNHDSCatalystOrder

FairGoodExcellentCo-
Mo/Alumina1

Good Very
good

 Very
good

Ni-
Mo/Alumina2

ExcellentGoodGoodNi-
W/Alumina3

در	زمینـه	بهینه	سـازی	واحدهـای	تصفیـه	هیدروژنی	نفتا	
فعالیـت	هـای	مختلف	و	ارزشـمندی	صورت	گرفته	اسـت	]۶،	
7	و	8[.	از	جملـه	ایـن	فعالیت	هـا	می	توان	به	ایجـاد	تغییراتی	
در	آرایـش	تجهیـزات	جداسـازی	یا	افـزودن	برخـی	تجهیزات	
فراینـدی	بـه	واحد	مذکـور	به	منظـور	صرفه	جویـی	در	مصرف	
انرژی	و	در	نتیجه	کاهش	هزینه	های	عملیاتی،	اشاره	کرد	]9[.	
همچنین	در	تحقیق	لیو	و	همکاران	از	یک	پالایشگاه	به	منظور	
امکان	پذیری	اسـتراتژی	بهینه	سازی،	مدلی	برای	بهینه	سازی	
شـبکه	هیدروژنی	پیشـنهاد	دادند.	سپس	مشـخص	شد	که	با	
اسـتفاده	از	ایـن	مدل	می	توان	مصـرف	هیـدروژن	را	به	میزان	
28/2	درصـد	کاهـش	داد	و	در	صورتـی	که	سـود	اسـتفاده	از	
بازیافـت	سـوخت	گاز	نیز	در	نظر	گرفته	شـود،	هزینه	سـالیانه	
کل	شـبکه	هیدروژنی	می	توانـد	CNY.a-1	1۰8×3/21	کاهش	
یابـد	]1۰[.	در	پژوهـش	پنـت	و	همکاران	که	در	سـال	2۰17	
انجام	شـد،	یک	مدل	سـینتیکی	برمبنای	مولکولی	برای	شبیه	
سـازی	واحد	تصفیه	هیدروژنی	نفتا	پیشـنهاد	داده	شد	که	در	
این	مدل	سـهم	هر	یک	از	مولکول	های	تشکیل	دهنده	خوراک	
نفتا	با	اسـتفاده	از	یک	الگوریتم	بهینه	سـازی	محاسـبه	شـد	و	
سـپس	خروجی	این	مدل	به	عنوان	ورودی	مسـتقیم	به	رآکتور	
تصفیه	هیدروژنی	اسـتفاده	گردیـد	و	واکنش	های	اصلی	نظیر:																					
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HDS1	HDN2،	و	HDA3		کـه	در	فراینـد	تصفیه	هیدروژنی	

کاربـرد	دارنـد،	مدل	سـازی	شـدند	]11[.	در	ایـن	تحقیق	نیز	
بهینه	سـازی	واحد	تصفیه	هیدروژنی	نفتا	پالایشگاه	آبادان	در	
دو	بخـش	صـورت	گرفته	اسـت:	در	بخـش	اول،	بهینه	سـازی	
راکتور	این	واحد	توسط	ماژول	Case Study	انجام	شده	است.	
سـپس	در	بخش	دوم،	بهینه	سـازی	انرژی	واحد	با	اسـتفاده	از	
نرم	افزار	Aspen Energy Analyzer v9	مطالعه	شده	است.	
در	بهینه	سـازی	انرژی،	افـزودن	دو	مبدل	فراینـدی	به	ترتیب	
قبـل	از	ورود	نفتـا	به	برج	عاری	سـازی	به	عنـوان	پیش	گرمکن	
خـوراک	این	برج	و	همچنیـن	قبل	از	ورود	نفتا	بـه	جداکننده	
خوراک	)H-V-1(	در	قسـمت	ورودی	واحد	تصفیه	هیدروژنی	
و	بـا	اسـتفاده	از	جریـان	پایین	برج	عاری	سـازی	جریـان	گرم	
عبـوری	از	ایـن	دو	مبدل،	صرفـه	جویی	های	چشـمگیری	در	
مصـرف	انرژی	واحـد	که	مربوط	بـه	ریبویلر	برج	عاری	سـاز	و	
کوره	واحد	است،	به	دست	آمده	که	در	ادامه،	بررسی	می	شود.	

۲. شـرح فـرایند تصفیـه واحـد تبدیل کاتالیسـتی 
پالایشگاه آبادان

نفتـای	خـام	واحدهـای	تقطیـر	اتمسـفریک	کـه	به	عنوان	
خـوراک	واحـد	تبدیـل	کاتالیسـتی	اسـت،	قبـل	از	ورود	بـه	
بخش	تبدیـل	وارد	بخش	تصفیه	می	گـردد	و	در	بخش	تصفیه	
خـوراک	وارد	جداکننده	)H-V-1(	بـرای	آب		گیری	از	خوراک	
می	شـود.	فشـار	نفتای	خام	توسـط	پمپ	خوراک	)H-P-2(	به	
psig		)7۰۰-	۶5۰(	می	رسـد	و	جریان	به	دو	قسـمت	تقسیم	

می	گـردد	و	هر	قسـمت	بـا	گاز	غنـی	از	هیـدروژن	ارسـالی	از	
کمپرسـور	)P-C-1(	در	بخـش	تبدیـل	مخلـوط	می	شـود	و	
سـپس	در	مبدل	خـوراک	)H-E-1(	توسـط	جریـان	خروجی	
از	رآکتـور	تصفیـه	گرم	می	شـود.	هر	کـدام	از	جریان	های	فوق	
با	دمـای	F˚)5۰۰-4۶۰(	از	مبـدل	)H-E-1(	خارج	می	گردد.	
پس	از	آن،	خوراک	در	دو	گذر	وارد	کوره	)H-H-1(	می	شود	و	
دمای	خروجی	آن	تـا	F˚)۶5۰-۶۰۰(	افزایش	می	یابد.	در	این	
مرحله	جریان	های	فوق	ضمن	پیوسـتن	در	خروجی	کوره	وارد	
رآکتور	قسـمت	تصفیه	)H-V-2(	می	گردنـد.	جریان	خروجی	
از	رآکتـور	با	دمایی	تقریباً	معادل	دمای	ورودی	به	دو	قسـمت	
	)H-E-1(	حرارتی	مبدل	به	ورود	ضمن	یک	هر	شـده	تقسـیم
با	خـوراک	واحد	تصفیه	تبـادل	حرارت	می	کننـد.	این	جریان	
بـا	دمـای	F˚35۰-28۰	از	مبـدل	)H-E-1(	خـارج	و	تفکیک	

1. Hydrogen Desulfurization
2. Hydrogen Denitrogenation
3. Hydrogen Dearomatic

فـاز	گاز	و	مایـع،	در	ظـرف	))H-V-3	Hot Separator انجام	
می	شـود.	گاز	خروجـی	از	ظـرف	)H-V-3(	از	چگالنده	هـای	
آبـی	)H-P-2(	عبور	داده	می	شـود	و	تا	حـدود	F˚1۰۰	خنک	
 Cold Separator	)H-V-4(	ظـرف	وارد	سـپس	شـود،	می
می	شـود.	جریان	گاز	حاصـل	از	این	ظرف	)شـامل:	هیدروژن،	
H2S،	متان،	اتان،	پروپان	و	اندکی	مواد	سـنگین	تر(	به	سیستم	

سوخت	گاز	پالایشگاه	فرستاده	می	شود.	مایع	خروجی	از	ظرف	
)H-V-4(	با	مایع	خروجی	از	ظرف	)H-V-3(مخلوط	می	گردد	
و	وارد	سـینی	هفتم	برج	سـبک	زدایی	)H-V-5(	می	شود.	برج	
سـبک	زدایی	)H-V-5(	دارای	2۰	سـینی	از	نـوع	دریچـه	ای	
می	باشـد	و	هیدورکربن	های	سبک	را	از	نفتای	تصفیه	شده	جدا	

می	کند	]12[.

جریـان	گازی	خروجی	از	بالای	برج	سـبک	زدایی	پس	از	عبور	
از	چگالنده	های	آبی	)H-E-4(	به	منظور	جداسازی	هیدروکربن	های	
دو	فـازی	وارد	ظـرف	))H-V-6	Stripper Receiver می	شـود.	
گازهـای	سـبک	جـدا	شـده،	به	سیسـتم	سـوخت	پالایشـگاه	
فرسـتاده	می	شـوند	و	مایـع	هیدروکربنـی	به	عنـوان	جریـان	
برگشـتی	بالاسـری	توسـط	پمـپ	)H-P-4(	بـه	بـرج	تزریـق	
می	شـود.	نسـبت	جریـان	بازگشـتی	بـه	میـزان	۰/3-	۰/25	
	psig		زدایی	سـبک	برج	فشـار	معمولاً	گردد.	می	کنترل	مولی
)1۶۰-145(	کنترل	می	گـردد،	در	ضمن،	برای	تنظیم	جریان	
برگشتی	بالاسـری	از	تغییر	دمای	پایین	برج	استفاده	می	شود.	
پمپ	جوش	آور	برج	سـبک-زدایی	)H-P-5(	بخشی	از	مایعات	
	)P-H-1(	کوره	همرفتی	بخش	از	را	زدایی	سـبک	برج	تحتانی
در	بخـش	تبدیل	و	سـپس	از	کـوره		)H-H-2(	عبور	می	دهد.	
جریـان	خروجی	از	ایـن	کوره	شـامل5۰۰۰	درصد	فـاز	گازی	
اسـت	که	با	دمـای	F˚47۰-49۰	به	انتهای	بـرج	جهت	تأمین	
بخارات	لازم	در	عملیات	سـبک	زدایی	وارد	می	شود.	بقیه	مایع	
خروجی	از	پایین	برج	سـبک	زدایی	نفتای	تصفیه	شـده	اسـت	
که	با	نام	Platformer Charge	شـناخته	می	شـود	و	خوراک	
بخش	تبدیل	اسـت	که	بـا	دمای	F˚48۰-45۰	بـه	این	بخش	

فرستاده	می	شود.	

فراینـد	بخـش	تصفیـه	واحـد	تبدیـل	 	شـماتیک	کلـی	
کاتالیستی	آبادان	در	شکل	)1(	نشان	داده	شده	است	]12[.
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شکل 1. شماتیک کلی فرایند بخش تصفیه هیدروژنی نفتا ]4[

Aspen Hysys 3. شبیه سازی واحد با استفاده از نرم افزار

	در	این	پژوهش،	شبیه	سـازی	واحد	تصفیه	هیدروژنی	نفتا	
پالایشگاه	آبادان	در	محیط	نرم	افزار	Aspen Hysys	نسخه	9	
مطابق	شـکل)2(	انجام	گرفته	اسـت.	با	توجه	بـه	اینکه	معادله	
حالـت	حاکم	بر	رآکتور	REFSRK	می	باشـد،	لذا	جریان	های	
ورودی	و	خروجی	از	آن	باید	از	این	معادله	تبعیت	کنند.	بر	این	
اسـاس	در	شبیه	سـازی	انجام	شـده،	اجزا	و	مشخصات	خوراک	
ورودی	)نفتـا(	بـه	واحـد	مطابق	بـا	جـدول	)3(	در	نظر	گرفته	
شده	است.	به	منظور	اعتبارسنجی،	نتایج	حاصل	از	شبیه	سازی	
که	مربوط	به	دو	بخش	مهم	فرایند	هسـتند،	با	داده	های	واقعی	
بر	اسـاس	جدول	)2(	مقایسه	شـدند.	علاوه	بر	این،	برای	انجام	
کالیبراسـیون	سـینتیک	واکنش	هـای	موجود	در	جـدول	)4(،	

در	اختیـار	داشـتن	اطلاعـات	دقیقـی	از	خـوراک	نفتا	شـامل:	
داده	های	)PONA(،	داده	های	تقطیر	و	سایر	مشخصات	نفتای	
ورودی	به	واحد	از	قبیل:	دما،	فشار	و	دبی	امری	ضروری	است.	
همچنیـن	برای	محاسـبه	ثابت	مربوط	بـه	واکنش	های	جدول	

)4(،	از	رابطه	)1(	استفاده	شده	است	]13[.

Kf =  Kr × exp
−E

R 1
T−

1
Tr

																															)1(

که	در	رابطه	)،)1	kf	و	kr	به	ترتیب	ثابت	واکنش	در	حالت	
نهایی	و	مبنا	هسـتند.	همچنین	مقادیـر	T ،R ،E	و	Tr	نیز	در	
ایـن	رابطـه	به	ترتیب	ضریب	اکتیواسـیون،	ثابـت	گازها،	دمای	

نهایی	یا	ثانویه	و	دمای	در	حالت	مبنا	می	باشند.

Aspen Hysys شکل۲. نمودار کامل جریان فرایندی شبیه سازی شده توسط نرم افزار
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مطابق	جـدول	)2(،	علـت	اصلی	افزایش	دمـا	انجام	برخی	
واکنش	هـای	گرمازا	درون	رآکتور	می	باشـد.	همچنین	با	توجه	
بـه	اینکه	فاز	خوراک	ورودی	به	رآکتـور	تصفیه	هیدروژنی	گاز	
می	باشد.	لذا	افزایش	دما	منجر	به	افزایش	فشار	نیز	شده	است.	

در	مورد	برج	عاری	سازی	نیز	اختلاف	دمایی	به	وجودآمده	برای	
جریـان،	مایـع	خروجی	از	بـرج،	یک	مزیـت	به	شـمار	می	رود؛	
زیـرا	از	این	افزایش	دمـا	می	توان	در	بخش	بهینه	سـازی	واحد	

استفاده	کرد.

جدول۲. مقایسه نتایج خروجی راکتور و برج عاری سازی در حالت طراحی و شبیه سازی

NHT Reactor
Reactor ProductActual Data Simulation Data
 Temperature (°F)650661.6
  Pressure (Psig)545554.8

 Mass Flow (lb/hr)226900226900
 Molar Flow (lbmole/hr)2706.52625

Stripper Tower

Stream Name
Actual Data Simulation Data

 Fuel GasPlatformer ChargeFuel GasPlatformer Charge
 Temperature (°F)10047096.9483
  Pressure (Psig)135145135145

 Mass Flow (lb/hr)44002189004400218100

جدول3. اجزا و مشخصات خوراک نفتا ورودی به رآکتور واحد یونیفاینر پالایشگاه آبادان ]1۲ و 13[

Components
SU5P136N9SBP824DMC55N5H2
SU7N13IP10NP8MBP722DMC4P1
SU8A13NP10O82MC623DMC4P2
NH3P145N105N83MC6MBP6OL2
NIT4N14A10ETHYLBEN3EC52MC5P3

BNIT5NIT5A146N10O-XYLENESBP73MC5
NP6NP4IP4SBP6M-XYLENENP7IP11

BNIT6NP11H2SH2OP-XYLENE5N11A8
6N85N6ECPO4O6P4DMCP
TH46N11DIOL55N7IP5IP9A6
O10O9P12A7NP9NP56N6
5N9TH7P5N1222DMC56N7O11
N2O523DMC5MBP8A9A12SU3

DIOL4O7COKEO3CO2COO2
TH6TH5O12A1196.9

Feed Properties
650 Temperature [°F]
555                                                                                                    Pressure [psig]

223900                                                                                       Mass Flow Rate [lb/hr]
PONA Basis

53.531                                                                                           Paraffins [% Vol]
1.682                                                                                               Olefins [% Vol]

 23.477                                                                                        Naphthenes [% Vol]
21.310                                                                                    Aromatics [% Vol]

ASTM D86
221                                                                                                                  IBP ,[˚F]

 231.8                                                                                                               %5 ,[˚F]
 242.6                                                                                                                   %10 ,[˚F]

257                                                                                                       %30 ,[˚F]
273.2                                                                                                     %50 ,[˚F]
 291.2                                                                                                 %70 ,[˚F]
312.8                                                                                                 %90 ,[˚F]
329                                                                                                 %95 ,[˚F]

345.2FBP,[˚F]



ســــــال هفتم . شـــماره دوازدهم .اسفند  1399

12

ن
را

ای
ز  

ا
گ
ی  

س
د

ن
ه

م
ه  

ری
ش

ن

]13[ LHHW1 جدول4. سینتیک واکنش های انجام شده درون رآکتور تصفیه هیدروژنی بر اساس قانون

Type  Reactions

HDS r =  
Kf. Pa. PH2

n

1 + KHDS, H2 . PH2 + KHDS,Aromatic. PAromatic + KHDS,Sulfur ∗ PSul + KHDS,Olefin. POlefin + KHDS,H2S. PH2S

HAD r =  
Kf . Pa. PH2

n

1 + KSat,H2 . PH2 + KSat,Aromatic. PAromatic + KSat,Sulfur. PSul + KSat,Olefin. POlefin

HDN r =  
Kf. Pa. PH2

n

1 + KSat,H2 . PH2 + KSat,Aromatic. PAromatic + KSat,Sulfur. PSul + KSat,Olefin. POlefin

1.Langmuir Hinshel Wood Hougen Watson

4. بهینه سازی واحد یونیفاینر

شبیه	سازی	واحدهای	فرایندی	به	منظور	بهینه	سازی	آن	ها	
از	گذشـته	در	صنایع	شـیمیایی	مورد	توجه	قرار	گرفته	اسـت.	
محدودیـت	منابع	انرژی	و	مصرف	روزافزون	آن	ها	در	بسـیاری	
از	صنایـع	باعث	شـده	اسـت	کـه	بهینه	سـازی	و	بـه	دنبال	آن	

انتگراسیون	انرژی،	از	اهمیت	بالایی	برخوردار	شوند	]14[.

بـر	ایـن	اسـاس،	همان	طـور	کـه	پیشـتر	هـم	بیـان	شـد	
بهینه	سـازی	واحـد	تصفیـه	هیدروژنـی	پالایشـگاه	آبـادان	بـا	
استفاده	از	ماژول	Case Study	که	در	آن	تأثیرات	دما	و	فشار	
خـوراک	ورودی	به	راکتور	و	همچنیـن	تأثیر	دبی	هیدروژن	بر	
کیفیت	محصول	خروجی	از	رآکتور	بررسـی	شده	است.	سپس	
در	بخـش	دیگـر	با	به	کارگیـری	تحلیل	پینچ	که	با	اسـتفاده	از	
نرم	افزار	Aspen Energy Analyzer v9	انجام	گرفته	اسـت،	
اهدافـی	در	راسـتای	کاهش	مصـرف	انرژی	واحد	دنبال	شـده	

است	که	در	ادامه	به	آن	می	پردازیم:

4.1. بهینه سازی رآکتور یونیفاینر )بخش اول(

در	مورد	راکتورها	نکته	ای	که	باید	مورد	توجه	قرار	گیرد	بالا	
بردن	نرخ	تبدیل	اسـت.	برای	این	منظور	باید	شـرایط	واکنش	
به	نحوی	باشـد	کـه	در	جهت	تولید	محصول	یا	تبدیل	بیشـتر	
مـواد	اولیه	پیش	رود.	با	تنظیم	فشـار	و	دمای	عملیاتی	رآکتور	
می	تـوان	عملکرد	راکتور	را	به	شـکلی	مناسـب	بهینـه	کرد.	به	
طوری	که	واکنش	های	مطرح	شده	در	جدول	)4(	کامل	شوند.	
با	توجه	به	اینکه	اختلاف	دمای	ورودی	و	خروجی	از	راکتور	در	
شبیه	سـازی	انجام	شـده،	حدود	11/7	درجه	فارنهایت	حاصل	
گردیـد	و	همچنین	طبـق	جدول	موازنه	جـرم	و	انرژی	گرمای	
واکنش	نیز		MMBtu/hr	۰/7	اسـت،	لذا	ایـن	فرایند،	به	طور	

جزئی،	گرمازا	است.	

نرم	افـزار	 در	 	Case Study مـاژول	 از	 بخـش،	 ایـن	 در	
Hysys Aspen	اسـتفاده	شـده	اسـت؛	به	نحوی	کـه	با	وارد	

کردن	برخی	متغیرها	می	توان	تأثیرات	آنها	را	بر	هم	سـنجید.	
در	اینجا	متغیر	مسـتقل	دما	و	فشـار	جریان	ورودی	به	رآکتور	
اسـت	و	میزانH2S	بر	حسـب	ppm،	به	عنوان	متغیر	وابسـته	
می	باشـد.	سـپس	با	تعریف	کـردن	بازه	و	فاصلـه	مراحل	برای	

نرم	افزار	محاسبات	شروع	می	شود.

شکل 3. تأثیر دمای جریان ورودی به رآکتور بر میزان H2S در محصول

در	این	محاسـبات،	تغییرات	میزان	H2S	برحسب	تغییرات	
دمای	خـوراک	راکتـور	در	فواصـل	F˚1۰	محاسـبه	می	گردد.	
علت	انتخاب	این	فواصل	این	است	که	براساس	قانون	آرنیوس،	
بـه	ازای	هـر1۰	درجـه	افزایش	دما	سـرعت	واکنـش	2	برابر	یا	
بیشـتر	خواهد	شـد	و	محصول	بیشـتری	تولید	می	شـود	]15[.	
همچنیـن	با	توجه	بـه	اینکه	واکنش	انجام	شـده	درون	رآکتور	
Endo Thermice	اسـت،	لذا	بر	اسـاس	شـکل	)3(	مشـاهده	

می	شـود	که	سـرعت	واکنش	نیز	در	حال	افزایـش	که	به	تولید	
بیشـتر	H2S	انجامیده	اسـت.	در	ادامه،	جزئـی	از	برخوردهای	
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به	وجودآمـده	از	مـواد	درون	رآکتور	به	واکنـش	می	انجامد	که	
ملاحظـه	می	گـردد	کـه	در	برخـی	فواصـل	دمایی	شـیب	این	
نمودار	ثابت	شـده	اسـت.	لذا	افزایش	بیـش	از	F̊ ۶5۰	تأثیری	
بر	تولیـد	هیدروژن	سـولفید	در	محصول	رآکتور	نـدارد	اما	در	
حالت	کلی،	افزایش	دما	منجر	به	افزایش	ثابت	سرعت	واکنش	
گوگردزدایـی	می	شـود	که	نتیجـه	آن	تولید	بیشـتر	هیدروژن	

سولفید	در	محصول	رآکتور	است.

بـه	همین	طریق	برای	فشـار	نیز	بازه	هـای	psig 2۰	تعریف	
می	کنیم.	سـپس	نرم	افزار	برای	این	فواصل	محاسـبات	را	برای	
رآکتور	و	بقیه	تجهیزات	بعدی	انجام	می	دهد	و	همگرا	می	شوند.	
شـکل	)4(	نشان	می	دهد	که	در	اکثر	واکنش	های	فاز	گازی	در	
ابتدا	افزایش	فشـار	باعث	افزایش	غلظت	و	سرعت	واکنش	زیاد	
می	شود.	سـپس	افزایش	فشار	باعث	جذب	بی	رویه	بعضی	مواد	
در	سیسـتم	های	چندجزئـی	می	گردد	و	جذب	ایـن	مواد	باعث	
جلوگیـری	از	جـذب	اجـزای	فعـال	در	واکنش	می	شـوند	و	در	
فشارهای	بالاتر،	این	اجزا	کندانس	می	شوند	و	سطح	کاتالیست	
را	می	پوشـانند	و	منجـر	بـه	عدم	آزادسـازی	مجـدد	می	شـود.	
همچنین	با	توجه	به	شـکل	)4(	مشاهده	می	شود	که	با	افزایش	
فشار	شاهد	تغییرات	بسیار	اندک	در	ترکیب	هیدروژن	سولفید	
هسـتیم.	لذا	ایـن	نتیجـه	حاصل	می	شـود	کـه	در	حالت	کلی	

افزایش	یا	کاهش	فشار	تأثیری	بر	میزان	گوگردزدایی	ندارد.

شکل4 . تأثیر فشار جریان ورودی به رآکتور برمیزان H2S در محصول

	در	تحلیل	دیگری،	وابستگی	کیفیت	محصول	رآکتور	به	
میزان	فلوی	هیدروژن	ورودی	و	مخلوط	شده	بررسی	می	شود.	
در	این	خصوص،	شدت	جریان	مولی	هیدروژن،	متغیر	مستقل	
و	مقدار	H2S	در	جریان	خروجی	رآکتور،	متغیر	وابسته،	در	
در	 که	 هیدروژن	 تغییرات	 محدوده	 شد.	 خواهد	 گرفته	 نظر	
	85۰۰ تا	 	75۰۰	lb/hrبین است،	 	79۰۰ lb/hr پایه  حالت	
در	 سولفید	 هیدروژن	 میزان	 بر	 آن	 نتایج	 و	 می	کند	 تغییر	

محصول	رآکتور	به	صورت	شکل	)5(	می	باشد.	

شکل۵. تأثیر دبی هیدروژن بر کیفیت محصول رآکتور

همان	طور	که	از	شکل	)5(	مشخص	است	در	ابتدا	عدم	تغییر،	
از	فلوی	lb/hr 83۰۰	به	 اقامت	کافی	است	و	 نشان	گر	زمان	
بعد	زمان	اقامت	مواد	درون	رآکتور	کاهش	می	یابد	و	به	همین	
دلیل	واکنش	ها	فرصت	کامل	شدن	پیدا	نمی	کنند	و	در	نتیجه،	
درصد	تبدیل	به	شدت	کاهش	می	یابد	و	هیدروژن	سولفید	به	

میزان	کمتری	در	محصول	رآکتور	وجود	خواهد	داشت.

4.۲. بهینه سازی انرژی واحد )بخش دوم(

در	ایـن	بخـش،	بهینه	سـازی	انـرژی	واحـد	بـا	اسـتفاده	از	
تحلیـل	پینچ	انجام	می	شـود.	تحلیل	پینچ	با	اسـتفاده	از	نتایج	
شبیه	سـازی	و	در	اختیار	داشـتن	مشـخصات	جریان	هـا	انجام	
می	شـود.	مشخصات	جریان	های	واحد	برای	انجام	تحلیل	پینچ	

در	جدول	)5(	آورده	شده	است	]4[.

جدول ۵. مشخصات جریان های همراه با انتقال حرارت واحد یونیفاینر 

Stream Equipment Flow Type Tin (℉) Tout (℉) ∆H (MMBtu/hr)
4- 3 (H-E-1) Cold 111.7 536.6 67.87
5- 4 (H-H-1) Cold 534.6 650 25.88
7- 6 (H-E-1) Hot 665 325 67.78

 10- 8 (H-E-2) Hot 325 100 3.166
Condenser (H-E-4) Hot 207.5 100 4.82
Reboiler (H-H-2) Cold 440 483.3  28.72
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همان	طـور	که	می	دانیم	اولیـن	گام	در	تحلیل	پینچ	مرحله	
هدف	گذاری	اسـت.	هدف	گذاری	شـبکه	مبدل	های	حرارتی	با	
انتخاب	Tmin∆	بهینه	انجام	می	شـود.	تعیین	Tmin∆	تقابل	بین	
هزینـه	سـرمایه	گذاری	و	هزینه	عملیاتی	شـبکه	اسـت	و	برای	
محاسـبه	آن	نیـاز	بـه	اطلاعـات	اقتصـادی	شـبکه	مبدل	های	

حرارتی	و	جریان	های	گرم	و	سرد	خارجی	است	]4[.

	تابـع	هزینه	مبدل	در	بـازار	ایران	براسـاس	دلار	به	صورت	
رابطه	)2(	است	]1۶[.

																											   Cost = 4724 + 1338A0.78																															)2(

قیمـت	برخـی	حامل	هـای	انرژی	در	پالایشـگاه	آبـادان	در	
جدول	)۶(	به	صورت	قیمت	پایه	و	قیمت	انرژی	برحسب	دلار	و	

براساس	سال	2۰1۶	میلادی	گزارش	شده	است.

جدول6. قیمت حامل های انرژی در پالایشگاه آبادان ]1۲[

 Energy

Conduits
Base Pricekj/m3$/kjOrder

Cooling Water662 Rial/m357655.754.63×10-71

Fuel Gas747 Rial/m3191940.371.57×10-72

برای	رسـیدن	به	شبکه	مبدل	های	حرارتی	بهینه	که	دارای	
	∆Tmin	بهینـه	مقـدار	باید	اسـت،	شـبکه	کلی	هزینه	حداقـل
محاسـبه	شـود.	بنابراین	با	رسـم	هزینه	کلی	شـبکه	بر	حسب	
Tmin∆،	مانند	شکل	)۶(	مقدار	بهینه	Tmin∆	مشخص	می	شود	

	.]17[

با	در	نظر	گرفتن	تابع	هزینه	مبدل	حرارتی	در	بازار	داخلی	
و	قیمت	حامل	های	انرژی	پالایشـگاه	و	همچنین	از	تقابل	بین	

هزینـه	عملیاتی	و	هزینه	سـرمایه	گذاری	)هزینه	ثابت(،	مقدار	
Tmin∆	بهینه	حدود	23/4	درجه	فارنهایت	محاسبه	شد.

شکل6. نمودار Tmin∆ بر حسب هزینه عملیاتی، هزینه 
سرمایه گذاری و هزینه کل ]17[

براسـاس	مقـدار	Tmin∆	بهینـه،	نمـودار	ترکیبـی	شـبکه	
توسـط	نرم	افزار	Aspen Energy Analyzer	در	شـکل	)7(	
نشـان	داده	شده	اسـت.	با	توجه	به	نمودار	ترکیبی،	حداقل	بار	
حرارتی	گرم	و	سـرد	موردنیاز	شـبکه	بـه	ترتیب52۰۰۰95۰	
و	kj/hr 2۰84۶8۰	اسـت.	همچنین	نمـودار	پنجره	ای	مربوط	
بـه	قبل	و	بعـد	از	اصلاح	شـبکه	مبدل	های	حرارتـی	واحد	در	

شکل	های	)8(	و	)9(	نشان	داده	شده	است.	

شکل7. نمودار ترکیبی جریان های واحد تصفیه هیدروژنی 
پالایشگاه آبادان

شکل8. نمودار پنجره ای شبکه مبدل های حرارتی واحد یونیفاینر پالایشگاه آبادان )قبل از اصلاح شبکه(
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شکل 9. نمودار پنجره ای شبکه مبدل های حرارتی واحد یونیفاینر پالایشگاه آبادان )بعد از اصلاح شبکه(

مطابـق	شـکل	)9(،	در	راسـتای	کاهـش	انـرژی	در	کـوره	
حرارتـی	واحد	تصفیـه	هیدروژنی	و	همچنیـن	کاهش	مصرف	
انـرژی	در	ریبویلـر	بـرج	عاری	سـازی	ایـن	واحـد،	دو	مبـدل	
فرایندی	با	سـطح	های	حرارتی	18/۶	و	9/9	مترمربع	به	ترتیب	
قبل	از	برج	عاری	سـازی	به	عنوان	پیش	گرمکن	خوراک	ورودی	
	)H-V-1(	جداکننـده	به	نفتا	خـوراک	ورود	از	قبـل	و	برج	بـه
اسـتفاده	شـد.	با	افزودن	این	دو	مبدل	حرارتی	شـاهد	کاهش	
انـرژی	در	کـوره	حرارتـی	و	ریبویلـر	بـرج	عاری	سـازی	واحـد	

به	ترتیب	به	میزان	4۰3۰1۰۰	و	kj/hr	35۶59۰۰	بودیم.

۵. نتایج

در	ایـن	تحقیق	با	انجام	بهینه	سـازی	فراینـد	به	اهدافی	در	
جهت	کاهش	مصـرف	انرژی	و	همچنین	بهبود	راندمان	فرایند	
رسیدیم.	میزان	صرفه	جویی	های	حاصل	شده	از	کاهش	مصرف	
انـرژی	با	اسـتفاده	از	تکنولوژی	پینچ	به	این	صورت	اسـت	که	
با	افـزودن	دو	مبـدل	با	سـطح	18/۶	مترمربع	به	عنـوان	پیش	
گرمکـن	خوراک	بـرج	عاری	سـازی	و	9/9	مترمربع	بـه	قبل	از	
ورود	خوراک	نفتا	به	جداکننده	)H-V-1(	نیاز	به	3۰529/35	
دلار	سـرمایه	گذاری	دارد.	تغییـر	ایجـاد	شـده	با	افـزودن	این	
دو	مبـدل	فرایندی	بـه	واحد	تصفیه	هیدروژنـی	نفتا،	منجر	به	
کاهش	بـار	حرارتی	ریبویلر	برج	عاری	سـازی	و	کـوره	حرارتی	
)H-H-1(	به	میزان	35۶59۰۰	و	kj/hr	4۰3۰1۰۰	می	شـود	
کـه	در	مجمـوع	kj/hr 759۶۰۰۰	صرفه	جویی	انرژی	به	دنبال	

دارد.

کاهـش	انـرژی	در	این	دسـتگاه	ها	معـادل	کاهـش	هزینه	
عملیاتـی	واحد	به	میزان	1۰447/87	دلار	در	سـال	اسـت.	بر	
این	اسـاس	دوره	بازگشـت	سـرمایه	برای	این	طرح	حدود	35	
ماه	اسـت	و	پس	از	آن	سـالیانه	1۰447/87	دلار	کاهش	هزینه	

	Case Study از	استفاده	با	همچنین	بود.	خواهد	واحد	عملیاتی
تأثیر	پارامترهای	مختلف	نظیر	دما	و	فشـار	خوراک	ورودی	به	
راکتـور	و	همچنین	دبی	هیدروژن	مصرفی	بر	کیفیت	محصول	
راکتور	بررسـی	گردید	و	مشخص	شد	که	افزایش	دما	تا	حدی	
مشـخص	تأثیر	مثبتی	بـر	واکنش	های	گوگردزدایـی	دارد.	در	
مورد	تأثیر	فشـار	خوراک	بر	میزان	زدایش	گوگرد	نیز	مشخص	
شـد	که	فشـار	تأثیری	بر	واکنش	های	گوگردزدایی	نـدارد.	اما	
افزایش	دبی	هیدروژن	به	سـبب	نبود	زمان	کافی	برای	تکمیل	
واکنش	هـای	شـکل	گرفتـه	درون	راکتـور	منجـر	بـه	کاهـش	
گوگردزدایـی	از	خـوراک	ورودی	به	راکتور	می	شـود	و	در	واقع	
تولید	ترکیبات	هیدروژنه	در	محصول	راکتور	کاهش	می-یابد.
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Abs tract

In this study, the hydrogen purification section of the catalytic reforming unit of Abadan 
Oil Refining was simulated by Aspen Hysys v9.0. The check of the simulation results 
of the unit compared to the actual data represent the mean total error of  0.9 %, which 
indicates the high accuracy of the simulation by choosing the SRK thermodynamic 
model. The unit reactor was optimized by the use of Case Study and the effect of various 
parameters such as temperature, the pressure of feed and also the hydrogen discharge 
ratio on the quality of the product was investigated. The results showed that the increase 
in temperature and pressure of feed have a positive and neutral effect on desulfurization 
reactions, respectively. The increase in discharge ratio of  hydrogen also has a negative 
effect on the quality of the product due to the decrease in residence time and incomplete 
reactions in the reactor. Also, the unit energy was optimized by Aspen Energy Analyzer 
v9.0. In this modified  method, two heat exchangers with areas of 18.6 and 9.9 square 
meters were added prior to stripper column as feed preheat and naphtha inlet to the 
separator in the unifing unit. That decreased the heat load of stripper column reboiler 
and the unit furnace by3565900  and 4030100 kj/hr, respectively. As a result, this plan 
needs 30,529.35$ worth of investment. Therefore, the return of capital of this plan was 
estimated to be 35 months which will result in a 10,447.87$ saving.

Keywords: Simulation, Optimization, Hydrotreating Reactor, Stripper, Aspen Hysys.


