
ســــــال هشتم . جلد سیزدهم . شـــماره  اول . تابستان  ۱۴۰۰

۴۰

ن
را

ای
ز  

ا
گ
ی  

س
د

ن
ه

م
ه  

ری
ش

ن

مقایسه فنی و اقتصادی روش های تولید پروپیلن از طریق 
)PDH( فناوری های هیدروژن زدایی پروپان

محمد ایرانی*، فرزاد بهادراندی

	*پژوهشگاه	صنعت	نفت،	پژوهشکده	گاز،	کد	پستی	۱۱۱۳۱۶5۸۴۱،	تهران،	ایران.

iranim@ripi.ir :مکاتبات	مسئول	نویسنده	الکترونیک	پست	آدرس

مقاله علمی- ترویجی
۱۳	صفحه،	از	صفحه	۴۰	تا	5۳

تاریخ	دریافت:	۱۴۰۰/۰۳/۲۷																																			تاریخ	پذیرش:	۱۴۰۰/۰۶/۲۷

چکیده

است	چون	محصولات	 برخوردار	 پتروشیمی	 اهمیت	خاصی	در	صنعت	 از	 پایه	ای	 به	عنوان	یک	محصول	 پروپیلن	 	
باارزشی	از	آن	تولید	می	گردد.	در	حال	حاضر	بیشترین	تولید	پروپیلن	دنیا	به	صورت	روش	های	غیرمستقیم	بوده	است	
تولید	 مختلف	 فرآیندهای	 بین	 در	 	 ندارند.	 اقتصادی	 صرفه	 که	 می	گردد	 تولید	 جانبی	 محصول	 به	صورت	 پروپیلن	 و	
مستقیم	پروپیلن،	فرآیند	PDH	به	دلیل	حجم	سرمایه	گذاری	پایین	تر	نسبت	به	بقیه	روش	ها	و	به	علت	هزینه	خوراک	
ارزان	)LPG(	در	کشور	موردتوجه	قرارگرفته	اند.	ازاین	رو	با	توجه	به	تولید	LPG	در	کشور	در	ظرفیت	بالا	و	همچنین	
محدودیت	در	صادرات	این	محصول،	می	توان	از	مزیت	فراوانی	خوراک	LPG	در	تولید	پروپیلن	کشور	از	طریق	فرآیند	
PDH	بهره	برد.	در	این	تحقیق	ابتدا	روش	های	مختلف	تولید	پروپیلن	بررسی	گردید	و	مشخص	گردید	که	تولید	مستقیم	
پروپیلن	با	روش	PDH	مناسب	تر	است.	فنّاوری	های	روش	PDH	تشریح	گردید	و	مشخص	گردید	که	به	لحاظ	هزینه	
ثابت	تقریباً	یکسان	هستند.	آنالیز	حساسیت	IRR 	نسبت	به	تفاوت	قیمت	خوراک	و	محصول	و	هزینه	ثابت	انجام	گرفت	و	
	OLEFLEX	فنّاوری	اینکه	به	توجه	با	است.	تر	حساس	محصول	و	خوراک	قیمت	تفاوت	به	IRR	مقدار	که	شد	مشخص
پیشنهاد	 ایران	 برای	کشور	 دارد	 دنیا	 در	 بیشتری	 فعال	 عملیاتی	 واحدهای	 و	همچنین	 دارد	 عملیاتی	کمتری	 هزینه	

می	گردد	از	این	فنّاوری	استفاده	کند.

کلیدواژه ها:	ارزیابی	فنی	-اقتصادی،	PDH،	پروپیلن،	پروپان،	نرخ	بازده	داخلی،	آنالیز	حساسیت.

1. مقدمه
پروپیلـن	به	عنـوان	یکـی	از	مهم	تریـن	مـواد	اولیـه	صنعـت	
پتروشـیمی	دومین	ماده	پایه	صنعت	پتروشیمی	از	حیث	میزان	
مصرف	در	دنیا	اسـت	)بعد	از	اتیلن	بیشترین	مصرف	محصولات	
پایـه	پلیمـر	را	دارد(	و	تا	پایان	سـال	۲۰۱۸	ظرفیـت	جهانی	آن	
حـدود	۱۲۸	میلیـون	تـن	و	تولید	برابـر	۱۰5	میلیـون	تن	بوده	
اسـت	که	درواقع	راندمان	میانگین	تولیـد	جهانی	برابر	۸۲درصد 
است.	پروپیلن	محصولی	است	با	فرمول	C3H6		است.	از	پروپیلن	
محصـولات	متعددی	تولید	می	شـوند	که	از	مهم	ترین	مشـتقات	
پروپیلن	عبارت	اند	از	پلی	پروپیلن،	آکریلونیتریل،	پروپیلن	اکسید،	

فنل،	اکسوالکل	ها،	کیومن،	ایزوپروپیل	الکل،	آکریلیک	اسید.

2. روش های تولید پروپیلن
پروپیلـن	بـا	توجـه	بـه	کیفیـت	و	خلـوص	معمولاً	در	سـه	
گریـد	تولید	و	عرضه	می	گردد	گرید	پلیمـری	با	درجه	خلوص	
5/		درصد،	گرید	شـیمیایی	با	درجـه	خلوص	۶	-۰	درصد،	
گرید	پالایشـگاهی	بـا	درجـه	خلوص۷۰-5۰درصد.	روش	های	
مختلـف	تولیـد	پروپیلـن،	به	سـه	طبقه	بنـدی	عمده	تقسـیم	
می	گردنـد	کـه	دوطبقـه	اول	به	عنـوان	»روش	هایی	بـا	بازدهی	
پایین	پروپیلن«	و	طبقه	سـوم	به	عنـوان	»روش	هایی	با	بازدهی	

بالای	پروپیلن«	شناخته	می	شوند.

الـف(	واحدهـای	کراکینگ	با	بخـار:	عمومـاً	واحدهای	الفین	
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مبتنـی	بر	خوراک	نفتا	و	اتان	می	باشـند	که	همچنان	
بیشـترین	سـهم	در	منابع	تولید	پروپیلـن	رادارند.	در	
ایـن	واحدها	پروپیلن	به	عنـوان	محصول	جانبی	تولید	

اتیلن،	تولید	می	گردد.

در	 	)FCC( بسترسـیال	 کاتالیسـتی	 کراکینـگ	 	 ب(	
پالایشـگاه	های	نفت	خام:	تولید	پروپیلن	در	واحدهای	
FCC	پالایشـگاه	های	نفـت	خام،	دومیـن	منبع	عمده	

عرضه	پروپیلن	در	جهان	است.

ج(			مجموعـه	روش	هـای	بـه	اصـلاح	»هدف-پروپیلـن«:	در	
این	روش	ها	بازدهی	تولید	پروپیلن	بالا	بوده	و	درواقع	
محصـول	اصلی	و	یـا	تنها	محصول	تولیـدی،	پروپیلن	

است	که	شامل	روش	های	زیر	می	باشند:

هیـدروژن	زدایـی	از	پروپـان	)PDH(،	تبدیل	زغال	سـنگ	
	،)CTO(	الفیـن	به	سـنگ	زغال	تبدیل	،)CTP(	پروپیلـن	بـه
تبدیـل	متانول	به	پروپیلن	)MTP(،	تبدیل	متانول	به	الفین	ها	
)MTO(	کـه	در	این	روش	پروپیلن	و	اتیلـن	تولید	می	گردند،	
فراینـد	جانشـینی	متقابـل	)تبدیل	اتیلـن	به	پروپیلن(،	سـایر	
روش	هـای	متفرقه	شـامل	نظیـر	پیرولیـز	کاتالیسـتی،	تبدیل	
داخلی	اولفین	ها،	با	توجه	بـه	افزایش	تقاضای	مصرف	پروپیلن	
در	سال	های	گذشته	و	در	آینده،	شرکت	های	چندملیتی	تمرکز	
ویژه	ای	بر	روی	توسـعه	فرایندهای	با	بازدهی	بالا	داشته	اند.	دو	
روش	تبدیـل	پروپـان	به	پروپیلـن	)PDH(	و	همچنین	تبدیل	
کاتالیسـتی	متانول	به	الفین	های	سـبک	)MTO/P(	با	جدیت	
و	سـرعت	قابل	توجهی	در	کشـور	چیـن	و	البته	باکمـی	تأخیر	
در	منطقه	آمریکای	شـمالی	در	حال	به	کارگیری	اسـت.	سـهم	
روش	هـای	مختلـف	تولیـد	پروپیلـن	در	جهـان	در	)شـکل	۱(	

قابل	مشاهده	است:

شکل1. سهم روش های مختلف تولید پروپیلن در جهان

وضعیت	مصرف	پروپیلن	در	محصولات	پایین	دسـت	آن	در	
خاورمیانـه،	تفاوت	زیادی	با	وضعیت	جهانی	دارد.	)شـکل	۲(،	
میـزان	مصرف	پروپیلـن	در	هر	یک	از	محصولات	پایین	دسـت	

آن	در	خاورمیانه	را	نشان	می	دهد.

شکل2. میزان مصرف پروپیلن در هر یک از محصولات 
پایین دست آن در خاورمیانه

چنانچه	ملاحظه	می	شـود	۱	درصد	از	پروپیلن	خاورمیانه	
در	تولید	پلی	پروپیلن	بکار	گرفته	می	شـود.	پیش	بینی	ها	نشان	
می	دهـد	که	ایـن	میزان	در	سـال	۲۰۲۲	بـه	۸۶درصد	کاهش	
می	یابـد.	دیگر	محصولات	پایین	دسـت	پروپیلن	سـهم	بسـیار	
کمـی	دارا	می	باشـند.	در	حـال	حاضـر	ظرفیـت	اسـمی	تولید	
پروپیلن	کشـور	ایران	۱	میلیون	و	۱۱5	هزار	تن	در	سال	است	
کـه	تمامی	ایـن	ظرفیت	مبتنی	بر	روش	های	بـا	بازدهی	پایین	
اسـت.	5	درصد	پروپیلن	تولیدی	در	کشـور	به	پلی	پروپیلن	و	
تنهـا	5	درصـد	آن	نیز	درمجتمع	پتروشـیمی	شـازند	اراک	به	
دو	اتیـل	هگزانـول	تبدیـل	می	گردد.	ایـن	در	حالی	اسـت	که	
سـایر	محصـولات	باارزش	موجـود	در	زنجیـره	ارزش	این	ماده	
اسـتراتژیک	به	دلایل	مختلف	ازجمله	نبـود	پروپیلن	کافی	در	

داخل	کشور	تولید	نمی	شوند.

چهـار	روش	اصلـی	تولید	پروپیلـن	با	ارائه	اسـتدلال	های	
اقتصـادی	مـورد	تجزیه	وتحلیـل	قـرار	می	گیرنـد	و	 فنـی	و	
درنهایـت	یک	چارچـوب	منطقی	و	یک	اسـتراتژی	پیشـنهاد	

خواهد	شد.

2.1. روش پالایشگاهی )بازیابی جریان های پالایشگاهی 
)FCC/RFCC1 در واحدهای

تولیـد	پروپیلـن	بـه	روش	پالایشـگاهی	چنـدان	اقتصادی	
نیسـت	و	درواقع	پروپیلن	محصول	ثانویه	است	و	چون	خلوص	
آن	کم	اسـت	به	آن	گرید	شـیمیایی	می	گویند	)درجه	خلوص	

1. Fluid Catalytic Cracking



ســــــال هشتم . جلد سیزدهم . شـــماره  اول . تابستان  ۱۴۰۰

۴2

ن
را

ای
ز  

ا
گ
ی  

س
د

ن
ه

م
ه  

ری
ش

ن

بـالا	گرید	پلیمری	اسـت(،	لذا	بایـد	این	محصول	بـه	برج	های	
جداکننده	واحدهای	الفینی	رفته	و	پروپیلن	از	سایر	ناخالصی	ها	
جدا	شـود	اگر	بنا	باشد	برای	این	موضوع	واحد	جداسازی	مجزا	
و	مستقل	ایجاد	شـود	هزینه	زیادی	دارد	بنا	به	راین	معمولاً	از	
ظرفیـت	خالی	برج	های	جداکننـده	واحدهای	الفین	با	خوراک	
مایـع	که	بـرج	جداکننده	پروپیلـن	از	پروپان	و	سـایر	برج	های	

جداکننده	را	دارند	استفاده	می	شود.

2.2. روش کراکینگ با بخار
در	حـال	حاضر	بخش	عمده	پروپیلـن	تولیدی	جهان	و	کل	
پروپیلن	ایران	به	این	روش	تولید	می	شود	واحدهای	پتروشیمی	
جـم،	امیرکبیـر،	مارون،	شـازند	و	تبریز	به	این	شـیوه	پروپیلن	
تولیـد	می	کننـد.	در	فرآینـد	کراکینـگ	بـا	بخـار	خوراک	های	
مایـع	از	قبیل	لایت	انـد،	LPG،	نفتا	و	رافینـت	وارد	کوره	های	
مایـع	می	شـوند.	در	دمـای	حـدود	۸5۰	درجـه	و	در	معـرض	
بخـار	مخلـوط	با	DMDS	پیونـد	مولکول	های	کربن	شکسـته	
می	شـود	و	محصولاتـی	از	قبیـل	اتیلن	)۳۰	درصـد(،	پروپیلن	
)۱۸	درصـد(،	بنزیـن	پیرولیـز	)۱۷	درصد(،	رافینت	برگشـتی	
)۱5	درصد	شامل	۴5	درصد	۳-۱	بوتادین	و	55	درصد	بوتان(،	
cfo۱	حـدود	۲	درصـد،	متـان	۱۶	درصـد	و	هیـدروژن	حدود	

۲	درصـد	تولید	می	شـوند.	قیمـت	نیمی	از	ایـن	محصولات	از	
قیمـت	ماده	اولیـه	ارزان	تر	اسـت	با	لحاظ	قیمـت	حدود	۴5۰	
دلار	)متوسط	خوراک	های	یادشده(	قیمت	متوسط	محصولات	
تولیـدی	عبارت	انـد	از	اتیلـن	۷5۰	الـی	۸۰۰	دلار-	پروپیلـن	
۷5۰	دلار-	رافینت	برگشـتی	اگر	بوتادین	آن	جدا	شود	قیمت	
بوتادیـن	۰۰		دلار	و	مابقـی	برابر	همان	قیمت	خوراک	اسـت	
)البته	برای	جداسازی	بوتادین	باید	واحد	بوتادین	احداث	شود	
که	هزینه	احداث	آن	بین	۱۰۰	تا	۲۰۰	میلیون	دلار	برحسـب	
ظرفیت	تولید	اسـت(	-	بنزین	پیرولیز	قیمت	آن	حدوداً	معادل	
قیمـت	خـوراک	اسـت-	cfo	نصف	قیمـت	خـوراک	و	متان	و	

هیدروژن	کمتر	از	یک	سوم	قیمت	خوراک.

بـا	توجـه	بـه	توضیحـات	فـوق	تولیـد	پروپیلـن	از	طریـق	
کراکینـگ	خوراک	های	مایع	حاشـیه	سـود	مناسـبی	نـدارد	و	
معمولاً	حاشـیه	سود	واحدهای	الفین	خوراک	مایع	کمتر	از	ده	
درصد	اسـت	و	واحدهای	خوراک	مایع	اراک	و	تبریز،	سودشان	
بیشـتر	از	طریـق	واحدهای	پائین	دسـت	الفیـن	و	تخفیف	نرخ	
خوراک	و	برخی	محصولات	ارزشمند	پلیمری	حاصل	می	گردد.

1. Cracked Fuel Oil

PDH2 2.3. روش جداسازی هیدروژن از پروپان یا
در	ایـن	روش	خـوراک	پروپان	با	خلوص	حـدود	5		درصد	
پس	از	گرم	شـدن	در	مبدل	وارد	کوره	های	پیش	گرم	می	شود	
و	دمـای	پروپـان	به	حـدود	۶۳۰	درجـه	می	رسـد	)در	این	دما	
کرکینگ	یا	شکسـتن	مولکول	پروپان	اتفـاق	نمی	افتد(	پروپان	
داغ	وارد	رآکتورهای	سـری	می	شـود	و	در	داخـل	راکتورها	در	
معـرض	کاتالیسـت،	دو	هیـدروژن	پروپان	جـدا	و	به	این	ترتیب	
امـا	در	مرحلـه	اول	 بـه	پروپیلـن	تبدیـل	می	شـود	 پروپـان	
فقـط	۳۳,5	درصـد	از	پروپـان	ورودی	بـه	راکتورهـا	تبدیل	به	
پروپیلـن	می	شـود	و	مابقـی	پروپـان	ورودی	واکنـش	نـداده	
بـه	همـراه	پروپیلـن	از	رآکتورها	خـارج	و	پس	از	خنک	سـازی	
وارد	برج	هـای	جداسـاز	می	شـود	و	در	بـرج	D.P3	پروپـان	از	
پروپیلـن	جدا	می	شـود	پروپیلن	وارد	مخزن	پروپیلن	می	شـود	
و	پروپـان	واکنش	نـداده	مجدد	وارد	کوره	ها	می	شـود	و	مجدد	
فرآیند	قبلی	تکرار	و	درنهایت	کانورژن	یا	میزان	تبدیل	پروپان	
دریافتی	به	پروپیلن	حدود	۸۸	درصد	خواهد	شـد	و	۱۲	درصد	
باقی	مانـده	اتان	و	بوتان	اسـت	که	در	واحدهـای	الفین	خوراک	

مایع	استفاده	می	شوند.]۱[

قیمـت	پروپان	به	طـور	متوسـط	حـدود	۳5۰	دلار	تحویل	
واحدهای	PDH	می	شـود	و	۸۸	درصـد	آن	به	پروپیلن	تبدیل	
می	شود	که	قیمت	آن	حدود	۷5۰	دلار	است	با	لحاظ	کانورژن	
یـا	ضریب	تبدیـل	پروپان	به	پروپیلن	حاشـیه	سـود	واحدهای	
PDH	مناسب	تر	از	همه	روش	های	تولید	پروپیلن	است.	هزینه	

احـداث	یـک	واحـد	PDH	با	ظرفیـت	۶۰۰	هزار	تن	در	سـال	
حدود	55۰	میلیون	دلار	اسـت.	مهم	ترین	عوامل	تعیین	کننده	
در	سودآوری	این	واحدها	در	مقابل	واحدهای	مشابه	عبارت	اند	

از	۱-	نوع	فنّاوری	۲-	قیمت	پروپان.

2.۴. روش تولید پروپیلن از گاز متان: تولید پروپیلن از 
GTPP۶ و MTO۵ یا GTO۴ روش

در	ایـن	روش	گاز	متـان	در	واحـد	متانـول	بـه	متانـول	بـا	
خلوص	بالا	تبدیل	می	شـود	و	متانول	در	واحد	MTO	به	اتیلن	
و	پروپیلـن	تبدیل	می	شـود.	بیش	از	۷۰	درصـد	اتیلن	و	مابقی	
پروپیلن	اما	در	واحد	MTP	متانول	به	پروپیلن	تبدیل	می	شود	
و	محصـول	ثانویه	بنزیـن	پیرولیز	نیـز	تولید	می	شـود.	در	این	
واحدها	حدود	۳	تن	متانول	تبدیل	به	یک	تن	محصول	اتیلن	و	

2. Propane De Hydrogenation
3. De Propanizer
4. Gas To Olefine
5. Methanol To Olefine
6. Gas to Polypropylene
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پروپیلن	می	شـود	و	با	توجه	به	قیمت	متانول	توجیه	اقتصادی	
احداث	واحد	MTO	برای	مالک	واحد	MTO	وابستگی	بالایی	
به	اطمینان	به	امکان	فروش	در	بلندمدت	و	عدم	نوسـان	بالای	
قیمت	متانول	دارد	اگر	سـرمایه	گذار	واحد	تولیدکننده	متانول	
مطمئـن	باشـد	قیمت	متانول	در	5	یا	۱۰	سـال	آینده	سـقوط	
زیـادی	نخواهـد	داشـت	و	مـدت	زیـادی	کمتـر	از	۲۰	درصد	
بعلاوه	قیمت	تمام	شده	نخواهد	شد	در	این	صورت	مالک	واحد	
متانـول	در	حال	تولیـد	توجیه	اقتصادی	و	انگیـزه	زیادی	برای	
احداث	واحد	MTO	نخواهد	داشـت	یعنی	اگـر	قیمت	متانول	
از	۱5۰	دلار	به	بالا	نوسـان	داشـته	باشـد	و	میانگین	قیمت	5	
سـاله	با	لحاظ	نوسـانات	قیمت	حـدود	۱۸۰	دلار	باشـد	مالک	
	MTP	یا	MTO	واحد	احداث	به	چندانی	تمایل	متانول	واحـد
نخواهد	داشـت	مگر	اینکه	دولت	مشوق	های	جذابی	در	قیمت	
خوراک	جهـت	احداث	واحد	پائین	دسـت	اعمـال	نماید.	تصور	
می	شود	میانگین	قیمت	متانول	در	5	سال	آینده	کمتر	از	۱۸۰	

دلار	نباشد.

	PDH	و	الفین	واحدهای	به	نسبت	GTO	واحدهای	مزیت
هزینـه	کمتر	خـوراک	و	درنتیجه	هزینه	کمتر	تولید	اسـت	اما	
حجم	سرمایه	گذاری	برای	تولید	میزان	مشابه	اتیلن	یا	پروپیلن	
خیلـی	بالاتـر	اسـت	و	تنهـا	بـرای	سـرمایه	گذارانی	در	ایـران	
جذابیـت	دارد	که	بتوانند	وام	ارزی	با	بهـره	کم	و	تخفیف	ویژه	

در	نرخ	خوراک	دریافت	نمایند.

بـرای	کشـوری	چون	ایران	که	تـا	ده	ها	سـال	دارای	ذخایر	
و	تولید	محصول	ارزشـمند	پروپان	اسـت	و	سالانه	بیش	از	۱۰	
میلیون	تن	پروپان	در	کشور	تولید	خواهد	گردید	منطقی	ترین	
سـناریو	جهت	تولیـد	پروپیلن	احداث	واحدهای	PDH	اسـت	
هزینـه	سـرمایه	گذاری	ثابت	جهـت	تولید	هر	تـن	پروپیلن	در	
	GTO	واحدهای	از	کمتـر	درصد	5۰	حدود	PDH	واحدهـای
است	اما	هزینه	های	جاری	واحدهای	GTP	در	ایران	حدود	۳۰	
درصد	کمتر	از	هزینه	عملیاتی	واحدهای	PDH	برای	تولید	هر	
تن	پروپیلن	اسـت.	لذا	با	نگاه	بازگشت	سرمایه	کوتاه	مدت	مثلًا	
	PDH	واحدهای	گذاری	سـرمایه	ریسـک	کاهش	و	سـال	5	تا

جذابیت	بیشتری	نسبت	به	GTP	و	MTO	دارند.

بـا	بررسـی	های	صـورت	گرفته	دیده	شـده	اسـت	که	روش	
PDH	به	عنـوان	یکـی	از	روش	هـای	آینـده	دار	بـرای	تولیـد	

پروپیلـن	می	توانـد	نقـش	اصلـی	در	صنعت	پتروشـیمی	بازی	
	)On purpose(	مسـتقیم	های	روش	از	یکـی	روش	این	کنـد.
برای	تولید	پروپیلن	از	پروپان	اسـت	کـه	دارای	بازدهی	بالایی	
در	تولیـد	پروپیلن	با	گرید	پلیمری	اسـت.	با	توجـه	به	مزایای	

ذکرشده	برای	روش	PDH	به	تشریح	آن	می	پردازیم.

PDH 3. تولید پروپیلن از روش
فراینـد	هیدروژن	زدایی	پروپان	یکی	از	فرایندهای	پیچیده	
صنعـت	پتروشـیمی	اسـت	و	ازنظـر	ترمودینامیکـی	فرایندی	
تعادلی	اسـت.	با	توجـه	بااینکه	این	واکنش	به	شـدت	گرماگیر	
است،	ازنظر	ترمودینامیکی	نشان	داده	می	شود	که	برای	حصول	
تبدیل	مطلوب	بهتر	اسـت	در	فشـار	پایین	انجام	گیرد.	با	تمام	
این	اوصاف	واکنش	هیـدروژن	زدایی	آرام	انجام	می	گیرد	]۲[.	
این	تنها	مشـکل	نیست	و	همانند	سایر	واکنش	های	شیمیایی،	
واکنش	هـای	جانبی	نامطلـوب	نیز	انجام	می	گیـرد؛	بنابراین	بر	
اساس	واکنش	تعادلی	هیدروژن	زدایی	پروپان	توصیه	می	شود	
واکنش	در	شرایط	فشـار	پایین	صورت	گیرد.	مورد	دیگری	که	
نیـز	باید	به	آن	توجه	داشـت	تشـکیل	اجتناب	ناپذیـر	کک	در	
این	شرایط	است	که	باعث	غیرفعال	شدن	کاتالیست	می	گردد.	
درنتیجه	با	فرایند	سـوزاندن	کک	توسـط	اکسیژن،	هوا	یا	بخار	

باید	کاتالیست	های	این	واکنش	را	فعال	کرد]۳-۲[.

محدودیت	های	اسـتراتژیک	فناوری	های	هیـدروژن	زدایی	
پروپـان	و	توانایی	آن	ها	بر	اسـاس	تولید	کاتالیسـتی	و	فلسـفه	
مدیریـت	حـرارت	در	راکتورهـای	آن	اسـت.	به	طورکلی	ازنظر	
اقتصادی،	قیمت	خوراک	بیشـترین	قسـمت	هزینه	کلی	تولید	
را	دربـر	می	گیـرد	به	طوری	کـه	اقتصـاد	فرایند	تولیـد	از	طریق	
هیـدروژن	زدایـی	به	طور	عمـده	به	اختـلاف	قیمـت	پروپان	و	
پروپیلن	وابسـته	اسـت.	در	اصـل	این	فرایند	شـامل	دو	مرحله	
اساسـی	اسـت:	۱(	هیدروژن	زدایی	از	پروپان	و	۲(	جداسـازی	
	PDH	واکنش	اسـت.	تولیدشـده	قبل	مرحله	از	که	هیدروژنی
همان	طور	که	در	معادله	زیر	نشان	داده	شده	است	به	طور	نرمال	
در	شرایط	دمای	بالا	و	فشار	پایین	در	حضور	کاتالیست	پلاتین	
)Pt(	و	یا	کروم	)Cr(	انجام	می	شود.	تغییر	آنتالپی	این	واکنش	
در	فشـارثابت	مثبـت	اسـت	و	درنتیجـه	در	شـرایط	مطلـوب	

واکنش	بسیار	گرماگیر	است]۲[.

C3H8 --> C3H6 + H2	)گرما	و	کاتالیست	حضور	در(

3.1. شیمی هیدروژن زدایی
انـرژی	فعال	سـازی	واکنـش	هیـدروژن	زدایـی	پروپـان	
kJ/mol۱۲۱	اسـت	]۴[.	این	واکنش	بسـیار	گرماگیر	است	و	
بنابرایـن	دمـای	بالا	و	فشـار	پاییـن	)تحت	خـأ(	واکنش	را	به	
سـمت	مطلـوب	هدایت	می	کنـد.	مهم	تریـن	جنبـه	هیدروژن	
زدایی	پروپان	حرارت	موردنیـاز	آن	برای	تأمین	انرژی	واکنش	
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اسـت.	علاوه	بر	نوع	کاتالیسـت،	نحوه	تأمین	حـرارت	موردنیاز	
این	واکنش	در	راکتورهـای	فناوری	های	مختلف	چالش	اصلی	
آن	هاسـت.	در	مقابل	دمای	بالا	باعث	بیشتر	شدن	واکنش	های	
جانبـی	و	تشـکیل	کک	می	شـود	و	درنتیجـه	کاتالیسـت	ها	را	

غیرفعال	می	کند]5[.

شـکل	ذیل	میزان	درصد	تبدیل	تعادلی	پروپان	در	واکنش	
هیـدروژن	زدایـی	را	در	فشـار	۱	بـار	بین	دمـای	5۰۰	تا	۶۰۰	

درجه	سانتی	گراد	را	نشان	می	دهد.

شکل 3. درصد تبدیل تعادلی پروپان به پروپیلن برحسب دما

پیوندهـای	 بـه	 نسـبت	 	C-H پیوندهـای	 به	طورمعمـول،	
C-C	واکنش	پذیرترند؛	بنابراین	یک	کاتالیسـت	مناسـب	برای	

هیـدروژن	زدایی	کاتالیسـتی	اسـت	کـه	تمایل	بیشـتری	برای	
درگیری	با	پیوند	C-H	داشـته	باشـد	تـا	از	واکنش	های	جانبی	

جلوگیری	کند	]5[.

3.2. کاتالیست های هیدروژن زدایی
دو	نـوع	اصلـی	کاتالیسـت	برای	واکنـش	هیـدروژن	زدایی	
استفاده	شـده	اسـت؛	کاتالیسـت	های	بر	مبنای	فلـزات	کمیاب	
و	 پلاتیـن	 )کاتالیسـت	های	 فلـزی	 اکسـیدهای	 برمبنـای	 و	
کاتالیسـت	های	تقویت	شـده	کـروم	]۴[.		در	ایـن	میـان	از	نوع	
کاتالیسـت	های	نـوع	اول	بـر	روی	کاتالیسـت	پلاتیـن	بسـیار	
کارشـده	است.	به	همین	صورت	در	میان	کاتالیست	های	فلزات	
اکسـیدی	اکسید	کروم	برجسـته	ترین	نوع	کاتالسیتی	است	که	
به	صورت	تجاری	برای	فرایندهای	هیدروژن	زدایی	استفاده	شده	
است.	درعین	حال	کار	بر	روی	کاتالسیت	های	دیگری	که	ممکن	
اسـت	نتایج	قابل	ملاحظه	ای	داشته	باشـد	مانند	گالیم،	ایندیم،	
وانادیـم،	روی	و	اکسـید	مولیبـدن	در	حال	انجام	اسـت]5-۴[.	
تشـکیل	اجتناب	ناپذیـر	کک	بـر	روی	سـطح	کاتالیسـت	باعث	
کاهش	مسـتمر	فعالیت	کاتالیسـت	می	شـود	و	نیاز	به	بازتولید	

)فعال	سازی	مجدد)دوره	ای	دارد.

3.3. فناوری های هیدروژن زدایی

شرکت	های	صاحب	لیسانس	مختلفی	کارهایشان	را	بر	این	
	اسـاس	که	راکتورهای	فرایند	هیدروژن	زدایی	در	حول	وحوش	
5۰±	درجـه	سـانتی	گراد	انجام	شـود	تجاری	سـازی	و	صنعتی	
کرده	انـد.	علاوه	بر	این	نـوع	حرارت	دهی	و	فعال	سـازی	مجدد	
کاتالیسـت	های	این	فرایند	بر	روی	طراحی	لیسانس	مؤثر	بوده	
است.	حدود	۸	نوع	فناوری	کاتالیستی	هیدروژن	زدایی	پروپان	
وجود	دارد	که	در	جدول	ذیل	نشـان	داده	شـده	و	باهم	مقایسه	

شده	اند

به	دلیل	اینکه	انتخاب	فناوری	ها	بر	اساس	گزینه	های	تأمین	
حرارت	و	سـیکل	بازفعال	سـازی	کاتالیسـت	اسـت،	بحث	ذیل	

ارزشمند	می	نماید:

الف(		حرارت	دهی	مستقیم	به	مخلوط	واکنش

ب(			حـرارت	دهی	غیرمسـتقیم	بـه	واکنش	گرها/	خوراک/	
کاتالیست

ج(			حذف	کک	از	روی	کاتالیسـت	توسـط	هوا	یا	اکسـیژن	
یا	بخار
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جدول 1. فناوری های صنعتی هیدروژن زدایی

Tech NameCATOFINOleflexUdeh STARFBDPDH
FLOTU/
Tsinghua

SABIC

چرخشی	نوع	عملیات
)Cyclic(چرخشیپیوستهچرخشیپیوستهچرخشیپیوسته

کاتالیست
 CrOx/Al2O3

با	پروموتر	های	
قلیایی

 Pt-Sn/Al2O3

با	پروموتر	های	
قلیایی

Pt-Sn/Zn-Al2O3

CaAl2O3

 CrOx/Al2O3

با	پروموتر	های	
قلیایی

Pt	ذرات	نانو

Mg)Al)O; /

Pt-Sn/ZrO2

Pt-Sn/SAPO-
34

Pt-Sn/K/
SAPO-34

•••••۳-۱	سال۳-۲	سالعمر	کاتالیست

)°C(	کاری	۶۴-5۶5دمای	5-55۰5۳5-۶۲۰۶۰۰-55۰	۰5	۶۰۰-۶۱۰5۶۰-۰5۷۰

)bar(	۶-۱/5۰/۱-۱/5۱۰/5-۶۰/5-۳5-۰/۳۲-۰/5فشار

۳۰-۱5	دقیقه•		ساعت•۸	ساعت•۳۰-۱5	دقیقهزمان	چرخه

۶5-۶۳5۸-۶5۲5۴۰۴۰۳۰۴5-۴۸درصد	تبدیل

۳	-۱۸۸	-	۰۸		۸	۱۸	-	۸۸۸-۸۰انتخاب	پذیری	)%(

ازلحاظ	کاربردی	
•پایلوتپایلوتتجاری	شدهتجاری	شدهتجاری	شدهتجاری	شدهشدن

در	میـان	فناوری	هـای	هیدروژن	زدایی	پروپـان	به	پروپیلن	که	
در	جـدول	فـوق	بـه	آن	ها	اشاره	شـده	اسـت،	۳	تـای	اول	
به	طـور	 	)Udeh STAR و	 	CATOFIN,	 Oleflex(
وسـیع	تری	برای	تبدیل	پروپان	به	پروپیلن	استفاده	شـده	
است	که	در	ادامه	به	جزییات	فنی	این	فناوری	ها	پرداخته	

می	شود:		

CATOFIN 3.3.1. فناوری هیدروژن زدایی
پـس	از	چندین	واگـذاری	این	فنـاوری	بین	شـرکت	های	
مختلـف	در	حـال	حاضر	این	فناوری	تحت	لیسـانس	شـرکت	
شـرکت	 کاتالیسـت	های	 بـا	 	CB&I-ABB Lummus

در	 زدایـی	 هیـدروژن	 واکنش	هـای	 دارد.	 قـرار	 	Clariant

راکتورهـای	مختلـف	از	۳	تـا	۸	ردیـف	به	صورت	چرخشـی	و	
در	دمـای	5۶۰	تـا	۶۱۰	درجه	سـانتی	گراد	به	صـورت	موازی	
انجام	می	گیرد	]۷[.	در	راکتور	CATOFIN	تحت	خأ	پایدار	

نگه	داشته	می	شود	)۰/۳-۰/5	بار(]۷[.

در	ایـن	روش	خـوراک	پروپان	با	خلوص	حـدود	5		درصد	
پـس	از	گـرم	شـدن	در	مبـدل	وارد	کوره	هـای	پیـش	گرم	کن	
می	شـود	و	دمـای	پروپان	بـه	حـدود	۶۳۰	درجه	می	رسـد	)در	
این	دما	کراکینگ	یا	شکسـتن	مولکول	پروپان	اتفاق	نمی	افتد(	

پروپان	داغ	وارد	رآکتورهای	پشت	سر	هم	)سری(	می	شود	و	در	
داخل	رآکتورها	در	معرض	کاتالیست،	دو	هیدروژن	پروپان	جدا	
و	به	این	ترتیب	پروپان	به	پروپیلن	تبدیل	می	شـود	اما	در	مرحله	
اول	فقـط	۳۳/5	درصد	از	پروپان	ورودی	به	رآکتورها	تبدیل	به	
پروپیلن	می	شود	و	مابقی	پروپان	ورودی	واکنش	نداده	به	همراه	
پروپیلن	از	رآکتورها	خارج	و	پس	از	خنک	سـازی	وارد	برج	های	
جداسـاز	می	شـود	و	در	بـرج	D.P،	پروپـان	از	پروپیلـن	جـدا	
می	شود	پروپیلن	وارد	مخزن	پروپیلن	می	شود	و	پروپان	واکنش	
نداده	مجدد	وارد	کوره	ها	می	شود	و	مجدد	فرآیند	قبلی	تکرار	و	
درنهایـت	میزان	تبدیل	پروپان	دریافتـی	به	پروپیلن	حدود	۸۸	
درصد	خواهد	شد	و	۱	۲	درصد	باقی	مانده	اتان	و	بوتان	است	که	

در	واحدهای	الفین	خوراک	مایع	استفاده	می	شوند.

در	این	فنـاوری	عملیات	هیـدروژن	زدایی	در	فـاز	گازی	در	
فشار	زیر	اتمسفر	بر	روی	کاتالیست	کرم	درون	راکتورهای	بستر	
ثابت	انجام	می	شـود.	در	پایان	هیدروژن	زدایی،	راکتورها	توسط	
بخار	تخلیه	)اصطلاحاً	Purge(	شـده	تا	احیاناً	هیدروکربن	های	
باقیمانـده	تخلیـه	گـردد،	پس	ازآن	با	اسـتفاده	از	هـوای	داغ	که	
کک	تشکیل	شده	بر	سطح	کاتالیسـت	در	این	فرایند	را	بسوزاند	
کاتالیسـت	های	غیرفعال	شـده	را	احیاء	کرده	تا	پروفایل	دمایی	
مناسب	برای	بازگردانی	به	چرخه	هیدروژن	زدایی	به	دست	آید.	
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زمـان	کلی	چرخه	کامل	حدود	۲۲/5	دقیقه	اسـت	و	این	چرخه	
طوری	طراحی	و	تکمیل	می	شـود	تا	یک	فرایند	پیوسته	و	بدون	
	PDH	راکتورهای	سیستم	به	بخار	و	هوا	خوراک،	جریان	از	وقفه
داشـته	باشـیم.	بخش	بازیابی	دماپایین	هیدروکربن	های	سبک	
و	اضافـی	را	از	جریان	خروجـی	راکتورها	جـدا	می	کند.	مایعات	

D.E	برای	جداسازی	 )DeEthanize(	جداکننده	در	جداشـده
C2	از	مولکول	های	سبک	تر	وارد	می	شود.	جریان	پایین	خروجی	

از	جداکننـده	C2	برای	بازیابی	پروپیلـن	گرید	پلیمری	به	واحد	
جداکننده	C3	فرستاده	می	شود.	در	)شکل	۴(	شمای	ساده	ای	از	

دیاگرام	فرایند	CATOFIN	نشان	داده	شده	است.

PDH برای فرآیند  CATOFIN شکل ۴. شماتیک فرآیند

فنـاوری	CATOFIN	دارای	مزایایـی	اسـت	کـه	برخـی	از	
آن	ها	عبارت	اند	از:

دارای	انعطاف	پذیری	بالا	نسبت	به	ناخالصی	های	خوراک:			
عدم	حضور	فلزات	کمیاب	در	کاتالیست،	فشار	کم	راکتور	
و	دمـای	آن	و	چرخـه	مـداوم	بازفعال	سـازی	کاتالیسـت	

اجازه	انعطاف	پذیری	بالا	نسبت	به	خوراک	می	دهد.

تبدیل	و	انتخاب	پذیری	بالا		

زمان	بازراه	اندازی	پایین:	راکتورهای	بستر	ثابت	با	پوشش			
ریفرکتوری	)Refractory(	در	مقایسـه	با	راکتورهای	با	
ادوات	پیچیده	امکان	به	دما	رساندن	سریع	تری	را	در	این	

فناوری	می	دهد.

رسوب	گذاری	حداقلی		

زمان	ماند	پایین	که	نتیجه	آن	انتخاب	پذیری	بالاتر	است.		

دمای	پیش	گرم	کن	پایین		

امکان	بازفعال	سـازی	کاتالیست	به	وسیله	هوای	گرم	و	نه			
با	مواد	شیمیایی	درنتیجه	نیازی	به	تصفیه	پساب	در	این	

فناوری	نیاز	نیست.

عدم	نیاز	به	بازگردانی	هیدروژن	برای	جلوگیری	از	تشکیل			
کک

سولفور	پایین	در	فناوری		

عدم	تلفات	کاتالیست	به	خاطر	آرایش	بستر	ثابت	راکتور:			

به	دلیل	این	آرایش	شکسـت	اصطکاکی	براثر	سـاییدگی	
کاتالیسـت	دیده	نشده	است.	برخلاف	فناوری	های	دارای	
فنـاوری	بسـتر	متحـرک	که	نیـاز	بـه	میزان	کاتالیسـت	
جبرانی	برای	تلفات	شکسـت	اصطکاکی	دارد	این	فرایند	

این	فاقد	این	عیب	است.

کاتالیسـت	این	فناوری	فاقد	فلزات	گرابنهاسـت:	بنابراین			
قیمت	کاتالیست	این	فناوری	پایین	بوده	و	این	کاتالیست	
دارای	مقاومت	خوبـی	در	برابر	ناخالصی	های	آب	و	گوگرد	

است.

راندمان	بـالای	کلدباکس	)cold box(	نیـاز	به	انرژی	را			
حداقل	می	کند.

ایـن	فرایند	به	میزان	کافی	بخار	تولید	می	کند	و	بنابراین			
نیاز	کل	واحد	به	بخار	را	تأمین	می	کند.

با	اسـتفاده	از	انتگراسـیون	فرایند	در	این	فناوری	نیاز	به			
انرژی	در	این	فناوری	کمتر	است.

Oleflex  3.3.2. فناوری

فرایند	Oleflex	شرکت	UOP	از	یک	سری	از	راکتورهای	
سـری	که	در	بین	آن	ها	حرارت	دهی	انجام	می	شـود	اسـتفاده	
می	کنـد.	ایـن	فرایند	برای	اولین	بار	در	سـال	۰		۱	در	تایلند	
تجاری	سازی	شد	]۸[.	در	آغاز	این	فرایند	با	مشکلاتی	از	قبیل	
تشـکیل	کک،	مسـائل	متالورژیکی،	اسـیدهای	پلی	یونیکی	و	
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مشـکلاتی	در	مبدل	هـای	حرارتـی	مواجه	بود.	در	ایـن	فرایند	
 UOP	فرایند	است.	شـده	استفاده	کاتالیسـت	مختلف	نوع	۴	از
Oleflex	دارای	۳	بخـش	اسـت:	بخش	واکنـش	در	راکتورها،	

بخـش	بازیابـی	محصـول	و	بخـش	بازیابـی	کاتالیسـت	]	[.	
بخش	راکتورها	شـامل	تعداد	۳	یا	بیشـتر	از	راکتورهای	بسـتر	
متحرک	با	جریان	شـعاعی	بوده	که	خوراک	قبل	از	ورود	به	آن	
پیش	گرم	شـده	و	در	بین	مسـیر	هر	راکتور	نیـز	حرارت	دهی	
می	شود	و	جریان	خروجی	نیز	توسط	مبدل	فاز	گاز-گاز	تبادل	

حـرارت	می	کند	در	بخش	بازیابی	محصـول	جریان	خروجی	از	
راکتورها	خنک	شـده	و	فشـرده	می	گردد	و	پـس	ازآن	به	بخش	
کرایوژنیـک	برای	بازیابی	هیدروژن	از	هیدروکربن	ها	فرسـتاده	
می	شود	)هیدروژن	با	خلوص	۰		درصد(.	هیدروکربن	مایع	به	
قسمت	هیدروژناسـیون	برای	حذف	دی	اولفین	ها	و	استیلن	ها	
فرسـتاده	می	شـود.	پس	ازآن	این	جریان	به	قسمت	اتان	زدایی	
)DeEthanizer(	و	جداکننده	های	پروپان	و	پروپیلن	فرستاده	

می	شود.

PDH برای فرآیند OLEFLEX شکل ۵. شماتیک فرآیند

ایـن	فراینـد	به	منظـور	تولیـد	پروپیلن	بـا	گریـد	پلیمری	
تجـاری	شـده	اسـت	]	[.	بخـش	بازفعال	سـازی	کاتالیسـت	
کک	 	)Continuous Catalyst Regeneration )CCR((
کاتالیسـت	 و	 می	سـوزاند	 را	 کاتالیسـت	 روی	 تشکیل	شـده	
بازفعـال	شـده	را	بـه	راکتـور	برمی	گردانـد.	در	ایـن	فراینـد	
کاتالیسـت	Pt-Sn	اسـتفاده	می	شـود	که	بسـیار	فعـال	بوده	
و	دارای	انتخـاب	پذیـری	بـالا	و	شـدت	شکسـت	اصطکاکـی	
پایین	اسـت.	واکنش	ها	در	فشـار	۱	تا	۳	بار	و	محدوده	دمایی	
	،CCR انجـام	می	شـود.	در	بخـش	 	۷۰5	°C تـا	 	5۲5	°C

پس	ازاینکه	کک	روی	کاتالیسـت	)Pt(	سـوزانده	شد،	بر	روی	
مـواد	پایـه	پـس	از	تصفیه	توسـط	مخلـوط	هوا	و	کلـر	توزیع	
می	گـردد.	ایـن	عمل	به	صـورت	پیوسـته	انجام	می	شـود	تا	به	
یـک	فرایند	بدون	توقف	دسـت	پیـدا	کرد.	هـر	چرخه	بین	5	
تـا	۱۰	روز	تکمیـل	می	شـود.	محصول	پس	از	خنک	سـازی	و	
)Quenching(،	فشرده	سـازی	و	خشـک	کردن	 سردسـازی	
خروجـی	راکتور	بازیابی	می	شـود.	هیـدروژن	نیز	با	اسـتفاده	
از	فرایند	کرایوژنیک	از	هیدروکربن	ها	جدا	می	شـود.	متوسط	
انتخاب	پذیری	و	تبدیل	پروپیلن	در	این	فناوری	برای	۱۰۰۰	

روز	در	جریان	به	ترتیب	۸۳	و		۲	درصد	اسـت.

Oleflex 3.3.3. مزایای فرایند
فرایند	به	صورت	پیوسته	و	یکنواخت	انجام	می	شود:	باوجود			

سیسـتم	بستر	متحرک	و	بازفعال	سازی	پیوسته	کاتالیست	
از	فرایند	چرخشی	جلوگیری	شده	که	این	امر	یک	کارایی	
یکنواخـت	را	بیمه	کرده	و	بنابراین	ترکیب	خروجی	راکتور	
ثابـت	می	ماند.	درنتیجه	نیاز	به	جریان	هوا	و	فشرده	سـازی	

نسبت	به	فرایند	چرخشی	کاهش	پیدا	می	کند.

طراحـی	فشـار	مثبـت	راکتـور:	منجـر	بـه	کاهش	نیـاز	به			
فشرده	سـازی	و	درنتیجه	کوچک	تر	شـدن	راکتور	می	شود.	
علاوه	بر	این	باعث	جلوگیری	از	ریسـک	ورود	اکسـیژن	به	

محیط	خأ	می	شود.

واحـد			 کـردن	 خامـوش	 بـدون	 کاتالیسـت	 تعویـض	
)Shut-down(:	سیسـتم	بسـتر	متحـرک	ایـن	امـکان	را	
می	دهـد	کـه	کاتالیسـت	در	هرزمانی	بـدون	اینکـه	برنامه	

خاصی	در	نظر	داشت	و	بنا	بر	اقتضاء	تعویض	گردد.

مدیریت	کاتالیست:	فلز	پلاتین	را	می	توان	از	کاتالیست	های			
مصرف	شـده	بازیابی	کـرد	و	باطلـه	آن	را	بـدون	هیچ	گونه	
دغدغـه	محیط	زیسـتی	دفن	کـرد.	علاوه	بر	این	اسـتفاده	
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از	ایـن	کاتالیسـت	نیـازی	بـه	پرکننده	هـای	آلومینیمی	و	
غیرازآن	ندارد.

راکتورهـای	عمودی:	ایـن	نوع	راکتورهـای	فضای	کمتری		
نیاز	دارند	و	نیز	هزینه	سازه	نگهدارنده	آن	کمتر	است.

امـکان	سـاخت	دیـواره	راکتور	دمابـالا:	بنابرایـن	نیازی	به		
جداره	سـازی	آجری	نیست	درنتیجه	ملاحظات	مربوط	به	

این	چنین	راکتورهای	لازم	نیست.

جداسـازی	سـرد	بدون	سـیکل	سردسـازی	خارجی	انجام		
می	گیرد	و	نیازی	به	آن	به	صورت	مجزا	نیست	)حلقه	تبرید	

اتیلن	حذف	می	شود(

شرایط	ملایم	CCR:	نیازی	به	شستشوی	)Purge(	توسط		
بخار	نیست.

Udeh STAR (Thyssen-Krupp) 3.3.۴. مزایای فرایند

در	ایـن	فنّـاوری	STAR	مخفـف	تبدیـل	فعـال	بـا	بخار	
)Steam Active Reforming(	اسـت،	ایـن	فرایند	در	ابتدا	
توسط	شرکت	فیلیپس	که	اکنون	کونوکو	فیلیپس	است	توسعه	
داده	شد.	شرکت	اوده	)Udeh(	در	دسامبر				۱	این	فناوری	
را	که	شـامل	چگونگی	فرایند	)Process know-how(،	ثبت	
اختراعات	و	کاتالیسـت	است	از	فیلیپس	به	دست	آورد	]۱۰[.	
این	فرایند	برای	اولین	بار	برای	تولید	پروپیلن	و	پلی	پروپیلن	
در	شرکتی	مصری	در	سال	۲۰۰۶	توسط	اوده	در	بندر	سعید	

مصر	به	صورت	صنعتی	و	تجاری	سـاخته	شد.

در	ایـن	فرایند	خـوراک	به	همـراه	پروپان	واکنـش	نداده	
برگشـتی	از	واحد	و	بخار	رقیق	کننده	پس	از	پیش	گرم	شدن	
توسـط	جریان	خروجی	از	راکتورهای	فرایند	و	سپس	حرارت	

دهـی	با	کوره	های	حرارتـی	وارد	راکتورهای	تبدیل	هیدروژن	
زدایـی	می	شـوند.	بخار	بـه	این	دلیـل	نیز	اضافه	می	شـود	که	
دمـای	ورودی	و	نسـبت	بخـار	بـه	هیدروکربن	بـرای	ورود	به	
راکتـور	دوم	)OxyReactor(	را	تنظیـم	کنـد.	اکسـیژن	نیز	
برای	تبدیل	انتخاب	پذیر	هیدروژن	به	بالای	بستر	کاتالیستی	
وارد	می	شـود.	ایـن	کار	نه	تنها	تعـادل	ترمودینامیکی	واکنش	
هیـدروژن	زدایـی	را	به	سـمت	تبدیل	بیشـتر	سـوق	می	دهد	
اما	به	طـور	هم	زمان	گرمـای	موردنیاز	برای	هیـدروژن	زدایی	
بیشـتر	تأمیـن	می	کنـد.	گازهـای	فراینـدی	خروجی	توسـط	
یـک	مبـدل	حرارتی	خنک	می	شـود.	عـلاوه	بر	ایـن	هم	زمان	
در	راکتورهـای	هیدروژن	زدایی	بخار	برای	مصارف	واحدهای	
پایین	دسـت	تولید	می	شـود.	بـرای	راکتور	اکسـی-هیدروژن	
زدایـی	و	راکتورهـای	اصلی	از	کاتالیسـت	یکسـانی	اسـتفاده	
می	شـود.	بـا	اسـتفاده	از	سـوختن	انتخـاب	پذیـر	هیـدروژن	
در	قسـمت	فوقانـی	راکتـور	اکسـی	هیدروژن	زدایـی	حرارت	
موردنیـاز	بـرای	تبدیـل	تعادلـی	واکنش	به	سـمت	رسـیدن	
بـه	تبدیـل	بالاتر	تأمیـن	می	شـود.	بازدهی	بـالای	فضا-زمان	
پروپیلـن	)Space-time propylen yield(	منجـر	بـه	نیاز	
بـه	راکتورهـای	کوچک	تر	و	درنتیجـه	هزینه	سـرمایه	گذاری	
کمتـر	می	شـود.	فراینـد	STAR	ادعـا	دارد	کـه	بـه	خاطـر	
انتقـال	ترمودینامیکی	واکنش	براثر	پدیده	اکسـی-هیدروژن	
زدایی	)Oxy-Dehydrogenation(	تولید	بیشـتری	دارد	و	
هم	زمـان	کاتالیسـت	ها	دارای	فعالیت	و	پایداری	بیشـتری	در	
5۱۰	و	 °C	ریفرمـر	به	ورودی	دمـای	باشـند.	می	فرایند	ایـن
خروجی	از	آن	C°5۸۰-55۰	اسـت.	دمای	خروجی	از	اکسی	
راکتور	نیز	C°5۸۰	اسـت.	شـمای	سـاده	فراینـد	STAR	در	

شکل	زیر	نشان	داده	شده	است.

PDH برای فرآیند STAR شکل ۶. شماتیک فرآیند
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به	خاطر	وجود	بخار	در	بخش	واکنش،	فشار	واکنش	بیشتر	
اسـت	زیـرا	در	این	صورت	فشـار	جزئی	اجـزای	واکنش	دهنده	
کمتـر	بـوده	و	ازنظـر	ترمودینامیکـی	مطلوب	اسـت،	درنتیجه	

تبدیل	بیشتر	خواهد	بود.

محصـول	خروجـی	از	بخـش	واکنـش	پروپـان،	پروپیلـن،	
هیـدروژن،	آب	و	CO2	به	مقدار	کم	اسـت.	این	خروجی	برای	
رفتـن	به	بخش	جداسـازی	تا	فشـار	بیـن	۱5-۳5	بار	توسـط	
کمپرسور	فشرده	می	شـود.	بخش	جداسازی	شامل	کمپرسور،	
PSA،	واحـد	تبریـد	)Cryogenic unit(	و	تقسـیم	کننده	ها	

STAR	فناوری	جداسـازی	قسمت	اسـت.	)Fractionators(
نسـبت	به	بقیـه	دارای	فشـار	ورودی	بالاتری	اسـت	و	بنابراین	
هزینـه	فشرده	سـازی	ایـن	بخـش	نسـبت	بـه	آن	هـا	)هزینـه	

سرمایه	گذاری	و	جاری(	کمتر	است.

CO2	به	را	موجـود	کک	بیشـتر	سیسـتم،	در	موجود	بخار
تبدیـل	می	کند	بنابراین	امکان	زمان	فعالیت	بیشـتری	نسـبت	
بـه	بقیـه	فناوری	هـا	دارد	)۷	تقریبـاً	حدود	سـاعت(.	در	ضمن	
زمان	بازفعال	سازی	کمتری	را	نیز	دارا	است	)حدود	۱	ساعت(؛	
بنابرایـن	در	حـدود	۱۴/۷درصـد	از	ظرفیـت	راکتـور	بـرای	
بازفعال	سـازی	نیاز	است	که	نسبت	به	دیگر	فناوری	های	مشابه	

کمتر	است	]5[.

کاتالیست	این	فرایند	دارای	عمر	بالای	۷	سال	است	]۱۱[	.	
بازفعال	سـازی	این	کاتالیست	تنها	در	حضور	بخار	و	هوا	صورت	
می	گیـرد	و	نیازی	به	احیـاء	مجدد	ندارد	برای	مثـال	نیازی	به	

کلرینه	کردن	ندارد،	]	[.

Udeh STAR  3.3.۵. مزایای فناوری
دسترسـی	بالا:	در	دسترس	بودن	بالای	۸	درصد.	به	خاطر		

داشـتن	۳	راکتـور	موازی	امـکان	تولید	مسـتمر	در	صورت	
ازکارافتادن	یکی	از	آن	ها	نیز	وجود	دارد.	تولید	اولفین	در	این	

فرایند	بدون	کلدباکس	درصورتی	که	۸۰	تا	۰		درصد	اجزای	
C3	مایع	شـود	و	به	طور	مسـتقیم	به	سیستم	تقسیم	کننده	

)fractionator(	فرستاده	شود،	امکان	پذیر	است.

قابلیـت	حرارت	دهی	مسـتقیم	به	ناحیـه	واکنش:	امکان		
سـرعت	بیشـتر	واکنش	درنتیجـه	اسـتفاده	از	مقدار	کم	

کاتالیست	و	حجم	کم	راکتورها

فشـار	بالای	واکنش:	منجر	به	داشـتن	فشار	بالای	بخش		
مکش	کمپرسـور	گاز	شده	درنتیجه	نسـبت	تراکم	کمتر	
و	دبـی	حجمـی	کمتر	می	شـود	کـه	یعنی	هزینـه	تراکم	

پایین	تر	خواهد	بود.

بستر	ثابت	کاتالیست:	درنتیجه	عملیات	ساده	

کک		 	:)In-situ regeneration( درجـا	 بازفعال	سـازی	
حاصل	روی	کاتالیسـت	و	تجهیزات	درونی	راکتور	به	طور	
هم	زمان	زدوده	می	شـود	و	در	یک	مرحلـه	این	کار	انجام	

می	گیرد.	میزان	هوای	موردنیاز	کم	خواهد	بود.

		:)Hot stand-by mode( گـرم	 آماده	بـه	کار	 حالـت	
درصورتی	کـه	خـوراک	قطع	گـردد	می	توان	واحـد	را	در	
حالت	ایمن	برای	بازراه	اندازی	گرم	نگه	داشت.	این	مزیت	
امکان	سریع	تر	بازراه	اندازی	و	احتمال	کمتر	ایجاد	مشکل	

در	راکتورها	را	فراهم	می	کند.

برای	کاهش	کک	و	باز	فعال	سـازی	کاتالیست	ها	نیازی	به		
مواد	شیمیایی	اضافه	نیست.

PDH ۴. اقتصاد فنّاوری های
در	)شـکل	۷(	هزینه	ثابـت	در	ظرفیت	هـای	مختلف	تولید	
پروپیلن	برای	فنّاوری	های	PDH	محاسبه	شده	است	همان	طور	
که	درشکه	نشـان	داده	شده	است	هزینه	ثابت	برای	سه	فنّاوری	
تقریبـاً	برابـر	اسـت	و	در	ظرفیت	های	بـالا	فنّـاوری	STAR	از	

CATOFIN	و	OLEFLEX	کمی	بیشتر	است.

PDH  برحسب ظرفیت برای فرآیندهای CAPEX .۷ شکل
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همچنیـن	هزینه	عملیاتی	و	هزینه	کاتالیسـت	به	ازاء	تولید	
هـر	پوند	محصول	اتیلن	برای	فنّاوری	های	PDH	در	)جدول	۲(	
آمده	اسـت.	همان	طور	که	در	بالا	اشاره	شـده	اقتصاد	این	فرآیند	
بـه	قیمت	خوراک	و	فـروش	محصول	بسـتگی	دارد	بنابراین	در	
محاسـبات	انجام	گرفته	تفاوت	قیمت	فـروش	محصول	پروپیلن	
تولیدی	و	مـاده	اولیه	پروپان	و	هزینه	ثابـت		مبنای	قرار	گرفت	
و	حساسـیت	نـرخ	بـازده	داخلـی	IRR	بـرای	ظرفیـت	تولیـد	
۷5۰	هـزار	تـن	با	تغیـر	تفاوت	قیمـت	محصول	و	مـاده	اولیه	و	
CAPEX	برای	فنّاوری	های	مختلف	PDH	بررسـی	گردید	که	

در	)جدول	های	۳-5(نشـان	داده	شـده	اسـت.	لازم	به	ذکر	است	
که	Delta 	)محور	عمودی(	نشـان	دهنده	تفاوت	قیمت	محصول	
و	مـاده	اولیه	و	محور	افقـی	CAPEX 	اسـت.	همان	طور	که	در	
)جدول	هـای	۳-5(	مشـاهده	می	گردد	مقدار	IRR	حساسـیت	
بیشتری	به	تفاوت	قیمت	محصول	و	مواد	اولیه	نشان	می	دهد	تا	
	 PDH	های	فنّاوری	شد	گفته	هم	قبلًا	که	طور	همان	ثابت.	هزینه
تقریبـاً	هزینه	ثابت	یکسـانی	دارند	بنابراین	مقادیـر	IRR 	برای	
آن	ها	تقریباً	برابر	است؛	بنابراین	با	توجه	به	هزینه	عملیاتی	کمتر	
فرآیند	OLEFLEX ،	این	فنّاوری	برای	ایران	مناسـبت	اسـت.	
لازم	به	ذکر	است	که	این	فنّاوری	سهم	زیادی	از	واحدهای	فعال	
PDH	در	دنیـا	را	بـه	خود	اختصـاص	داده	اسـت	و	ازاین	جهت	

معتبرتر	است.

PDH جدول 2.هزینه عملیاتی فرآیندهای

Catalyst (C/lb)Opex(C/lb)Technology

0.681.18CATOFIN

0.680.2UOP

0.451.79STAR

جدول 3- تغییر IRR با هزینه ثابت و تفاوت قیمت خوراک و 

CATOFIN محصول برای فرآیند

20.1122.425.2328.8533.6730

16.8818.8921.3924.5928.8725

13.415.1217.262023.6720Delta

9.591112.7414.9717.9615

5.26.277.599.2611.4910

1750155013501150950

capex

جدول ۴- تغییر IRR با هزینه ثابت و تفاوت قیمت خوراک و 

OLEFLEX محصول برای فرآیند

20.7323.0625.9629.6634.5730

17.5319.622.125.4529.8425

14.115.8918.120.9324.7220Delta

10.3711.8413.671619.1315

6.127.268.6710.4612.8410

1750155013501150950

capex

جدول۵- تغییر IRR با هزینه ثابت و تفاوت قیمت خوراک و 

STAR محصول برای فرآیند

19.7321.9824.7828.3533.130

16.4718.4520.924.0528.2625

12.9614.6416.7319.412320Delta

9.0910.4612.1514.3217.2215

4.65.636.898.4910.6210

1750155013501150950

capex

۵. نتیجه گیری:

۱	 روش	هـای	مختلـف	تولیـد	پروپیلـن	بررسـی	گردیـد	و	.
مشـخص	گردیـد	که	تولیـد	مسـتقیم	پروپیلـن	با	روش	

PDH	مناسب	تر	است.

۲	 فنّاوری	هـای	روش	PDH	تشـریح	گردیـد	و	مشـخص	.
گردید	که	به	لحاظ	هزینه	ثابت	تقریباً	یکسان	هستند.

۳	 آنالیز	حساسـیت	IRR 	نسـبت	به	تفاوت	قیمت	خوراک	.
و	محصـول	و	هزینـه	ثابت	انجام	گرفت	و	مشـخص	شـد	
کـه	مقـدار	IRR	به	تفـاوت	قیمـت	خـوراک	و	محصول	

حساس	تر	است.

۴	 با	توجه	به	اینکه	فنّـاوری	OLEFLEX	هزینه	عملیاتی	.
کمتـری	دارد	و	همچنیـن	واحدهـای	عملیاتـی	فعـال	
بیشتری	در	دنیا	دارد	برای	کشور	ایران	پیشنهاد	می	گردد	

از	این	فنّاوری	استفاده	کند.
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Abs tract

 Propylene as a basic product is of particular importance in the petrochemical
industry because it produces valuable products. Currently, most of the world’s
propyleneisproducedindirectly,andpropyleneisproducedasaby-productthatisnot
economicallyviable.Amongthevariousprocessesofdirectproductionofpropylene,
thePDHprocesshasbeenconsideredduetothelowerinvestmentvolumethanother
methodsandduetothecostofcheapfeed(LPG)inthecountry.Therefore,duetothe
productionofLPGinthecountryinhighcapacityandalsotherestrictionsontheexport
ofthisproduct,itispossibletotakeadvantageofthemanyadvantagesofLPGfeed
intheproductionofpropyleneinthecountrythroughthePDHprocess.Inthisstudy,
first,differentmethodsofpropyleneproductionwereinvestigatedanditwasfoundthat
directproductionofpropylenebyPDHmethodismoreappropriate.Thetechnologies
ofthePDHmethodweredescribedandfoundtobeapproximatelythesameintermsof
fixedcost.IRRsensitivityanalysiswasperformedonthedifferencebetweenfeedand
productpriceandfixedcostanditwasfoundthattheIRRvalueismoresensitivetothe
differencebetweenfeedandproductprice.DuetothefactthatOLEFLEXtechnology
hasloweroperatingcostsandalsohasmoreactiveoperatingunitsintheworld,itis
recommendedforIrantousethistechnology.

Keywords: Technical-Economic Evaluation, PDH, Propylene, Propane, Internal
efficiencyrate,Sensitivityanalysis.


