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معرفی گروه مهندسی شیمی
 دانشگاه سیستان و بلوچستان

سـپاس پـروردگار هسـتی‌بخش را کـه توفیقـی حاصـل شـد 
تـا پانزدهمیـن شـماره نشـریه مهندسـی گاز ایـران را پیشـاروی 
دانش‌پژوهـان قـرار دهیم. امید اسـت ضمـن ارتقـای تولید دانش 
در این شـاخه، منشـأ اثر بوده و قطره‌ای از ماحصل دسـتاوردهای 
علمی  پژوهشـی همکاران را به‌عنوان توشـه‌ای گران‌بها، در اختیار 

علاقه‌مندان قرار دهیم.
جهت یادآوری به اسـتحضار می‌رسـاند، انجمن مهندسـی گاز 
ایران چهارمین کنفرانس بین‌المللی» فناوری‌های جدید در صنایع 
نفـت، گاز و پتروشـیمی « را در تاریخ ۱ و ۲  اسـفندماه ۱۴۰۱ در 
تهران برگزار می‌نماید. لذا از کلیه اساتید، دانشجویان، پژوهشگران 
و صنعتگـران دعوت می‌شـود با ارائـه نتایج پژوهش‌هـای اصیل و 
منتشرنشده و تجربیات خود بر غنای علمی این کنفرانس بیافزایند.  

)https://ntogp.com(
در ایـن شـماره جهـت آگاهـی علاقه‌منـدان به معرفـی گروه 
مهندسـی شیمی دانشگاه سیستان و بلوچستان پرداخته می‌شود. 
گروه مهندسـی شـيمی در سـال ۱۳۵۶ با اخذ موافقـت اصولی از 
وزارتخانه ذی‌ربط در مقطعك ارشناسی مهندسی شيمی با گرايش 
صنايع شـيميايی و معدنی به‌عنـوان چهارمين گروه آموزشـی در 
دانشـكده مهندسـی شـهيد نكيبخت تا سـیس گرديد. در مهرماه 
۱۳۵۷ فعاليـت خـود را بـا پذيـرش ۴۰ نفـر دانشـجو در مقطـع 
کارشناسی آغاز نمود. اندک زمانی پس از افتتاح، اين گروه به‌عنوان 
گروه پيشرو در دانشکده مهندسی و دانشگاه مطرح شد به‌طوری‌که 
با موفقيت‌هايی که دانشـجويان گـروه در آزمون‌های کارشناسـی 
ارشـد دانشـگاه‌های کشـور به دسـت آوردند در مقاطع تحصيلات 
تكميلی از وزارت علوم، تحقيقات و فناوری به‌عنوان اولين گروه در 
دانشگاه سيستان و بلوچستان موفق به اخذ مجوز دورهك ارشناسی 
ارشد گردید. هنگامی‌که دانشگاه سيستان و بلوچستان در بهمن‌ماه 
۱۳۶۷ بـا پذيرش ۶ نفر دانشـجوی کارشناسـی ارشـد مهندسـی 
شـيمی اولين دوره خود را در مقطع تحصيلات تکميلی آغاز کرد، 
هفتمين دانشـگاه در بين دانشگاه‌های کشور و دومين دانشگاه در 
دانشـگاه‌های خارج از تهران بود )بعد از دانشـگاه شـيراز( که اقدام 
به پذيرش دانشجوی کارشناسی ارشـد نموده بود. هم‌اکنون گروه 
مهندسـی شـيمی در سـه گرايش فـرآوری و انتقـال گاز، طراحی 
فرآیند و ترموسـینتیک و کاتالیسـت دانشـجوی کارشناسی ارشد 
می‌پذيرد. حاصل تلاش اساتيد و دانشجويان گروه علاوه بر حضور 
موفق دانش‌آموختگان اين گروه در صنايع و مراكز تحقيقاتیك شور 

سرمقاله

موجب ارائه تعداد زيادی مقاله علمی توسـط دانشـجويان و اعضاء 
هیئت‌علمی در مجامع علمی و دانشـگاهیك شور وك نفرانس‌های 
بين‌المللـی و مجلات علمی معتبر گرديد. با ارتقاء سـطح کيفی و 
کمـی اعضای هیئت‌علمی گـروه و با تکیه‌بر عملکـرد اين گروه در 
مقطـع تحصيلات تکميلـی، در سـال ۱۳۷۵ موفق بـه اخذ مجوز 
تأسـيس اولين دوره دکترای دانشـگاه سيسـتان و بلوچسـتان در 
رشـته مهندسـی شـيمی گرديد. با تصويب خط لوله صلح گاز و با 
توجـه به نياز به تربيت نيـروی متخصص در سـال ۱۳۸۶ با مجوز 
رسـمي از وزارت علـوم، تحقيقـات و فناوري، پذيرش دانشـجو در 
رشـته مهندسـي شـيمي گرايش صنايع گاز در مقطعك ارشناسي 
نيـز آغاز شـد. همچنین در سـال 1400 گرایش فـرآوری و انتقال 
گاز در مقطع کارشناسـی ارشد با جذب 6 دانشجو آغاز به کارکرد. 
گروه مهندسی شيمی در بين گروه‌های مختلف دانشکده مهندسی 
دارای جايگاه ويژه‌ای است. مرحوم پروفسور خشنودی اولين استاد 
تمام گروه و دانشگاه در سال ۱۳۷۶ موفق به کسب مرتبه استادی 
شد که باکمال تأسف در بهمن ۱۳۸۶ براثر سکته قلبی درگذشت. 
هم‌اینـک هرم مرتبه اعضـای هیئت‌علمی گروه دارای 3 اسـتاد، 2 
دانشيار و 8 استاديار است که نشان از تخصص و تجربه و توانمندی 
بی‌نظیر گروه برای تربيت کادر متخصص موردنیاز کشور در مقاطع 
مختلف دارد. گروه مهندسی شيمی با چندين سال سابقه علمی و 
آموزشـیكي ی از مراكز تربيت نیروهای متخصص موردنیازك شـور 
در رشته مهندسی شيمی در مقاطعك ارشناسی،ك ارشناسی ارشد 
و دكتـرا بوده و بالأخـص به‌عنوان كي مركز دانشـگاهی در تربيت 
متخصصين آشنا به مسائل و مشكلات اجتماعی و اقتصادی منطقه 
محروم جنوب شـرقك شور نقش ارزنده‌ای داشته است و در تربيت 
عوامل انسانی به‌منظور اجرای پروژه‌های صنعتی و عمرانی و تحقق 

محروميت‌زدايی رسالتی بزرگ ايفا نموده است.
در خاتمه از تمامی نویسندگان، داوران، اعضا هیئت تحریریه و 
سایر دست‌اندرکاران فرهیخته مجله که تمامی توان خود را صرف 
ارتقاء مجله نموده‌اند، سپاسگزاری می‌نمایم. به‌یقین و به‌رغم تلاش 
بی‌وقفه همکاران، این نشـریه خالی از نقص و کاستی نخواهد بود. 
امیدواریم محققان، اسـاتید و دانشـجویان با بهره‌گیـری از نظرات 
سازنده خود ما را در بارور ساختن بیش‌ازپیش نشریه هم در شکل 

و هم در محتوا یاری فرمایند.

دکتر مرتضی زیودار
عضو هیئت‌علمی و دبیر تخصصی نشریه
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لوح تقدیر شورای انجمن‌های علمی ایران از انجمن برترکشور در سال ۱۴۰۰
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امکان‌سنجی فنی و اقتصادی احداث واحد مینی 
LNG جهت تأمین گاز مصرف‌کننده‌های عمده                            

استان خراسان رضوی در زمان پیک مصرف
حجت بنازاده، حمیدرضا افشون، محمدرضا مرادی*

امور پژوهش و فناوری، شرکت گاز استان خراسان رضوی، کد پستی 5577385819، مشهد، ایران

mhz.moradi@gmail.com :آدرس پست الکترونیک نویسنده مسئول مکاتبات

مقاله‌ی علمی- ترویجی
صفحه ۸ - ۱۷

تاریخ دریافت: ۱۴۰۰/۱۰/08                                   تاریخ پذیرش: 140۱/02/۰۶

چکیده

 در مطالعه حاضر ابتدا مرور مختصری بر معرفی LNG، فرایندها و تجهیزات مورد نیاز برای تولید و تبدیل آن به 
گاز انجام‌شده است. سپس واحدهای مینی LNG معرفی‌شده و بیشترین ظرفیت آن )300 تن در روز( به‌عنوان واحد 
مبنا انتخاب‌شده است. در بخش محاسبات اقتصادی بر اساس مقیاس انتخاب‌شده و انتخاب فرایند مایع سازی به روش 
سیکل انبساطی نیتروژن، برآورد قیمت تجهیزات انجام گردید و سپس با توجه به شاخص هزینه برای سال 2019 بروز 
رسانی شده است. پس از آن، هزینه‌های سرمایه‌گذاری ثابت و عملیاتی و درنهایت سرمایه‌گذاری کل برآورد شده است. 
با توجه به ارزیابی‌های انجام‌شده، هزینه سرمایه‌گذاری واحد مینی LNG با ظرفیت تولید 300 تن در روز و با حجم 
مخازن 20،000 مترمکعب، معادل 101 میلیون دلار برآورد شده است. بر اساس محاسبات و با توجه به ظرفیت مخازن 
نگهداری پیشنهادی و میزان مصرف یک نیروگاه، این واحد مینی LNG می‌تواند گاز موردنیاز برای 60 ساعت کارکرد 
در حداکثر ظرفیت تولید برق آن را تأمین نماید. با فرضیات انجام‌شده برای بهای برق تولیدی در زمان پیک، نرخ 
بازگشت سرمایه، محاسبه و در انتها، بر اساس ارزیابی فنی و اقتصادی، امکان‌سنجی اجرای این طرح بررسی‌شده است..

کلیدواژه‌ها: واحد مینی LNG، پیک سایی، امکان‌سنجی فنی، محاسبات اقتصادی

۱. مقدمه 
در سـال‌های اخیـر افت فشـار شـبکه گاز کشـور به‌ویژه در 
زمان پیک مصرف در فصل سـرما مردم کشورمان را در مواردی 
به‌شدت دچار مشکل کرده که برای رفع آن، راه‌حل‌های کاهش 
یا قطع سوخت گاز مصرفی برخی کارخانه‌ها، نیروگاه‌ها و توقف 
صادرات گاز به کار گرفته‌شـده است. رخ دادن این مشکل نشان 
می‌دهد که برای برقراری پایداری در راستای امنیت شبکه توزیع 
و انتقال باید تمهیدات ویژه‌ای اندیشیده شود و تنها به سیستم 

تولید و انتقال و تأمین گاز به‌صورت مستقیم اکتفا نگردد.

یـک روش مناسـب بـرای پیـک سـایی مصـرف روزانـه در 
زمسـتان، احداث واحدهای کوچک تولید گاز طبیعی مایع‌شده 
)LNG1( و مخـازن مربوط بـه آن در مجاورت نواحی پرمصرف 
اسـت. با انجام این کار می‌تـوان در زمان‌های غیر پیک در طول 
ماه‌هـای گـرم سـال، گاز را به مایـع تبدیل و ذخیره نمـود و به 
هنگام ضرورت در روزهای سرد سال تبخیر و به شبکه گازرسانی 
تزریـق کرد. از طـرف دیگر بازارهای گاز طبیعی که درگذشـته 

1. Liquefied Natural Gas (LNG)

ـقالات
م
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منحصر به مصارف داخلی و یا انتقال به بازارهای همسایه توسط 
خط لوله بوده است، با ورود فناوری‌های مایع سازی گاز طبیعی 
و انتقال آن به‌صورت مایع، به سراسر دنیا گسترش خواهد یافت. 
با توجه به پیش‌بینی‌های صورت گرفته درباره افزایش قابل‌توجه 
تقاضای جهانـی برای LNG، سـرمایه‌گذاری بلندمدت بر روی 
این فناوری برای کشـورهایی که دارای سهم قابل‌توجهی از گاز 

طبیعی در دنیا هستند، موضوعی ضروری است.

در مطالعـه حاضـر ابتـدا فرآینـد تولیـد LNG و تجهیزات 
موردنیاز آن و همچنین واحدهای مینی LNG به همراه مخازن 
نگهداری و سیسـتم‌های تبدیـل مایع به گاز، مختصـراً معرفی 
می‌گردد. در ادامه برای واحدهای صنعتی بزرگ استان خراسان 
رضوی، بر اسـاس برآورد قیمت تجهیزات، حجم سرمایه‌گذاری 
موردنیـاز و سـایر اطلاعـات اقتصـادی ارائه می‌شـود. در انتها با 
ارزیابی فنی و اقتصادی، امکان‌سنجی اجرای این طرح در زمان 
پیک بررسی‌شـده اسـت. هدف اصلی از مطالعه حاضر بررسـی 
راهـکاری به‌منظـور جلوگیـری از قطـع گاز واحدهـای بـزرگ 
مصرف‌کننـده در اسـتان خراسـان رضوی و همچنین بررسـی 
مـوردی احداث واحد مینـی LNG با در نظر گرفتن جنبه‌های 

فنی و اقتصادی است.

LNG 2. معرفی

LNG ۲-۱. مشخصات

LNG مایعی روشن، بدون هیچ رنگ و بو و غیر سمی است 

که شـامل بیش از 95 درصد متان، درصد کمـی اتان، پروپان و 
سایر هیدروکربورهای سنگین‌تر است. ترکیبات و ناخالصی‌های 
دیگـر ماننـد آب، دی‌اکسـید کربـن و ترکیبات گوگـردی طی 

فرآیند سرد کردن از گاز طبیعی جدا می‌شود.

نسـبت حجم LNG به حجم گاز طبیعی معادل 1 به 600 
اسـت و چگالـی و جـرم مولکولـی آن بـه ترتیـب 0/42 گرم بر 
میلی‌لیتـر و 16/04 گرم بر مول اسـت ]1[. این نسـبت کاهش 
 CNG2 حـدود 1 بـه 250 و در مـورد LPG1 حجـم در مـورد

حدود 1 به 200 است ]2[.

۲-۲. فرایند تولید LNG و سایر تجهیزات موردنیاز

بـرای تولیـد LNG، گاز طبیعی پس از جداسـازی مایعات 
گازی و طـی نمـودن مراحل نم‌زدایی و سـولفور زدایـی ابتدا تا 
دمای 35- درجه سانتی‌گراد سرد شده و سپس وارد بخش مایع 
سـازی می‌شـود. در این فرایند، گاز طبیعی طی تبادل حرارتی 

1. Liquid Petroleum Gas
2. Compressed Natural Gas

با یک سـیال مبرد، در فشـار اتمسـفریک تا دمای حدود 162- 
درجه سانتی‌گراد سرد شده و به حالت مایع درمی‌آید ]3[.

بخـش مایع سـازی به‌طورکلی حدود 20 تـا 30 درصد از 
هزینه سـرمایه‌ای کل تأسیسـات مایع سـازی که خود حدود 
۲۵ تـا ۳۵ درصـد کل هزینه‌هـای پـروژه اسـت را بـه خـود 
اختصاص می‌دهد. روش مایع سازی و تجهیزات استفاده‌شده، 
تأثیـر قابل‌توجهی بـر کارایی، قابلیت اجـرا، اطمینان و هزینه 
مایـع  مرحلـه  کلیـدی  و  مهـم  تجهیـزات  دارد.  تأسیسـات 
سـازی شـامل کمپرسـورها، موتورهای محرکه کمپرسورها و 

مبدل‌های حرارتی می‌شوند.

سـازی  مایـع  فنّاوری‌هـای  از  بسـیاری  عمـده  تفـاوت 
توسـعه‌یافته کنونی، به سـیکل سرمایش مورداسـتفاده آن‌ها 
محـدود می‌شـود. به‌عنـوان یک محدودیـت در ایـن صنعت، 
تکنولـوژی مایـع سـازی LNG در حـال حاضـر در انحصـار 
 Statoil ،Shell ،Phillips ماننـد  محـدودی  شـرکت‌های 
 APCI، و ... قرار دارد. نـکات کلیدی تفاوت فنّاوری‌های این 

شرکت‌ها عبارت‌اند از:

	z تفـاوت در خالـص یـا مخلوط بـودن مایع سـردکننده یا
سیال مبرد

	z تفـاوت در نوع مبدل‌هـای حرارتی و تجهیـزات موردنیاز
)در عوامـل متفاوتـی نظیـر ابعـاد، فشـار عملیـات، تنوع 

سازندگان و هزینه ساخت(
	z.تفاوت در تعداد کمپرسورهای موردنیاز و توان آن‌ها

تفـاوت عمـده دیگـر در برخـی مبدل‌هـای مربـوط بـه 
سردسـازی، نوع سیال مورداسـتفاده در آن‌ها است. هم‌اکنون 
به‌منظـور جلوگیـری از خوردگـی ایجادشـده در طـول زمان، 
به‌جـای مبدل‌هایـی بـا سـیال سـردکننده آب دریـا، اکثـر 

مجتمع‌های تولید LNG از هوا استفاده می‌کنند ]7-4[.

با توجـه به اینکه فولادهای کربن اسـتیل )سـاده کربنی( 
در مجـاورت LNG یـا هـر مـاده فـوق سـرد دیگـر در دمای 
بسـیار پاییـن، خاصیت الاستیسـیته خـود را از دسـت داده و 
تـرد و شـکننده می‌شـود، از این رو مـوادی که برای سـاخت 
مخازن LNG، لوله‌ها و اتصالات، بدنه اصلی و سایر تجهیزات 
استفاده می‌شـوند دارای آلیاژ و مشـخصات فنی بسیار خاص 

مانند فولادهایی دارای نیکل بالا )9درصد( هستند ]8[.

مخازن LNG در کارخانه‌های تولید به‌منظور ذخیره‌سازی، 
در کشتی‌ها به‌منظور حمل و در پایانه‌های دریافت LNG نیز 
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برای ذخیره‌سازی و سـپس تبدیل آن به گاز طبیعی استفاده 
می‌شـود. در یک نگاه کلی سـه نوع مخزن منفـرد، مضاعف و 
کامل برای نگهداری LNG وجود دارد که شـرح اجزا و دامنه 
کاربرد هر یک از آن‌ها در مراجع قابل‌بررسی است ]9 و 10[.

پـس از اینکـه LNG در مخـازن به‌صـورت مایـع ذخیره 
گردید، نیاز اسـت سیسـتم مناسـبی به‌منظـور تبدیل مجدد 
آن بـه گاز در اختیـار باشـد. ایـن سیسـتم بایـد بتوانـد در 
زمـان موردتقاضـا، ظرفیـت تأمین گاز کافی را داشـته باشـد. 
 LNG صنعـت  در  تبخیرکننـده  سیسـتم‌های  عمده‌تریـن 
تبخیرکننده‌های قفسه باز1، احتراق زیرزمینی2، سیال واسط3 

و تبخیرکننده‌های با هوای محیط هستند ]11 و 12[.

LNG  ۲-۳. واحدهای مینی

 LNG با توجه به ظرفیت موردنیاز گاز طبیعی، واحدهای
به 4 دسـته مبنا یا بزرگ، متوسـط، کوچـک و خیلی کوچک 
)مینی( تقسـیم می‌شوند که ظرفیت آن‌ها به ترتیب بیشتر از 
6000 تـن در روز، بین 1500 تا 6000 تن در روز، بین 300 
تـا 1500 تن در روز و کمتـر از 300 تن در روز )0/1 میلیون 

تن در سال( است.

بدیهی اسـت که هر یک از فناوری‌های مایع سازی در یک 
یا چند دسـته از ظرفیت‌ها بکار گرفته می‌شـود. یکی از عوامل 
مهم در انتخـاب فناوری می‌تواند مقایسـه سـهم فناوری‌ها در 
واحدهای تجاری احداث‌شـده در دنیا باشد. نتایج بررسی سهم 
هر یک از فناوری‌های مایع سازی در مقیاس متوسط و کوچک 
در 72 واحد تجاری احداث‌شـده نشـان می‌دهد که در مقیاس 
مینی، فرآیندهای سـیکل انبسـاطی نیتروژن4 و سـیکل سیال 
مبـرد مخلوط )SMR5( بیشـترین سـهم را در دنیا داشـته‌اند. 
 SMR بـرای واحدهای بـا مقیاس کوچـک و متوسـط، فرایند

دارای بیشترین سهم واحدهای احداث‌شده در دنیا است.

کمیته فنی شرکت ملی گاز ایران، پس از ارزیابی تجربیات 
جهانـی در زمینه‌ی انتخاب فرآینـد در ظرفیت‌های مختلف و 
بررسـی سـهم فنّاوری‌ها در واحدهای تجاری احداث‌شـده در 
دنیا، دو فناوری SMR و سـیکل انبسـاطی نیتـروژن را برای 
مقیـاس موردنظر پیشـنهاد کرده اسـت ]13[. در )شـکل 1( 
اجزای اصلی این دو فرآیند که بیشـتر تجهیزات کلیدی آن‌ها 

مشترک است، نشان داده‌شده است.
1. Open Rack
2. Submerged Combustion
3. Intermediate Fluid
4. N2 Expansion Cycle
5. Single Mixed Refrigerant

]۱۳[ N2-EXP و SMR شکل 1. تجهیزات کلیدی فرایند

۳. محاسبات اقتصادی

بـرای انجـام محاسـبات اقتصـادی اطلاعـات مختلفـی باید 
جمـع‌آوری گـردد. یکـی از آن‌هـا هزینه‌هـای سـرمایه‌گذاری 
واحدهای مینی LNG است که برای تعیین آن نیاز است قیمت 
تجهیزات آن برآورد شود. برای این کار بایستی ابتدا فرایند مایع 
سـازی مناسـب انتخاب گردد. پس از آن، هزینه‌های عملیاتی و 
سـایر هزینه‌های سـرمایه‌گذاری ازجمله مخازن و سیسـتم‌های 
تبدیـل مایـع به بخار تخمین زده می‌شـود. در ادامـه با توجه به 
در نظـر گرفتن بهـای گاز طبیعی و سـود حاصل از فـروش آن، 

سودآوری طرح و نرخ بازگشت سرمایه محاسبه خواهد شد.

در مطالعه‌ای که در خصوص تدوین نقشه راه توسعه فناوری 
مینـی LNG انجام‌گرفتـه اسـت دو فراینـد SMR و سـیکل 
انبسـاطی نیتروژن بـه خاطر مزایای آن‌هـا در مقیاس واحدهای 
مینی LNG موردتوجه قرارگرفته اسـت. در این پروژه به‌منظور 
کسـب اطلاعات شـرکت‌های مختلف در حـوزه فرآیند LNG و 
ارزیابی توان داخلی در خصوص طراحی و سـاخت سیستم‌های 
مینی LNG، اطلاعات شـرکت‌های فعـال در این حوزه و میزان 
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توانمنـدی آن‌ها مورد ارزیابی قرارگرفته اسـت کـه نتایج آن در 
)جدول 1( نشان داده‌شده است ]13[.

جدول 1. توانمندی شرکت‌های داخلی در هریک از 
فناوری‌ها در هر یک از سطح‌ها ]13[

سطح توانمندیفناوری

طراحی تفصیلیطراحی پایهطراحی مفهومی

SMR6/436/628/02

N2-EXP6/837/238/60

نتایـج ایـن ارزیابی حاکـی از آن اسـت که در هـردو فرآیند 
بررسی‌شـده بیشترین توانایی در سـطح تفصیلی دیده می‌شود. 
طراحـی پایه در مرحله بعدی قرار داشـته و پـس از آن طراحی 
مفهومـی قـرار دارد. همچنین مشـخص اسـت کـه جمع‌بندی 
مقادیـر تخصیـص داده‌شـده بـه فنـاوری N2-EXP در تمامی 
سـطوح از فرآیند SMR بیشتر است و لذا میزان توانایی در این 
فرایند در کشـور بیشـتر خواهد بود. اطلاعات کاملی از جزییات 

این دو فرایند در مراجع موجود است ]14[.

بر همین اساس در مطالعه حاضر برای برآورد قیمت سیستم 
مینی LNG، فرایند N2-EXP مدنظر قرار می‌گیرد و تجهیزات 

موجود در این فرآیند مورد تخمین قیمت قرار می‌گیرند. 

۳-۱. برآورد قیمت تجهیزات

۳-۱-۱. هزینه سرمایه‌گذاری ثابت
N2-EXP اصلی‌ترین تجهیزات برای فرآیند انتخاب‌شـده
که بایسـتی برآورد قیمت شـوند همان است که در )شکل 1( 
 LNG آمـده اسـت، با این تفـاوت که بـه کامیون‌هـای حمل
نیازی نیسـت؛ زیـرا ماهیت پروژه اسـتفاده از واحدهای مینی 
LNG به‌منظـور پیک سـایی اسـت و انتقـال LNG برای آن 

مطرح نیسـت. با توجه به طبقه‌بنـدی برای ظرفیت واحدهای 
مختلـف LNG، در تحقیـق حاضـر ظرفیت 300 تـن در روز 
برای واحد مینی LNG در نظر گرفته می‌شود تا بتوان برآورد 

قیمت‌ها را برای این ظرفیت انجام داد.

از آنجایی‌که در کشـور ما، شرکت‌های داخلی هنوز به توان 
کامل برای سـاخت تجهیزات واحدهای مینی LNG دستیابی 
نداشـته‌اند لذا نمی‌تـوان قیمت تجهیزات را به‌صـورت دقیق از 
تولیدکنندگان اسـتعلام گرفت، به همین دلیل برآورد هزینه‌ها 
از مطالعاتی که در سـایر کشـورها انجام‌گرفته اسـت استخراج 

1. Cost Index (CI)
2. Capital Expenditure (CAPEX)

می‌گردد. سـپس با اسـتفاده از شـاخص هزینه1 قیمت‌ها برای 
شرایط فعلی بروز رسانی می‌گردد. شاخص هزینه ضریبی است 
برای یک‌زمان معین که نشان‌دهنده نسبت قیمت یک کالا در 
آن زمان به قیمت همان کالا در زمان مبناسـت. شـاخص‌های 
هزینـه را می‌توان بـرای تخمین کلی و عمومی بـکار برد و اگر 
تفـاوت زمانـی کمتر از 10 سـال باشـد، شـاخص‌های معمول 
برآوردهای نسبتاً دقیقی به دست می‌دهند ]15[. یکی از منابع 
معتبر در زمینه‌ی ارائه این شاخص‌های هزینه، انجمن مهندسی 
شیمی آمریکا است که این اطلاعات را منتشر می‌نماید ]16[.

بـر اسـاس اطلاعـات ارائه‌شـده توسـط تأمین‌کننـدگان و 
جمع‌آوری‌شـده از نشـریات، برای واحد مایع سـازی LNG با 
در نظـر گرفتن پیش‌تصفیه اسـتاندارد برای خوراک ورودی و 
بـدون در نظر گرفتن هزینه مخازن در گسـتره ظرفیت 1 الی 
15 میلیـون فوت مکعب در روز )معـادل 20 الی 300 تن در 
روز(، هزینه سـرمایه‌گذاری ثابـت2 موردنیاز به‌طور تقریبی در 
گسـتره 4 الـی 27 میلیون دلار در سـال 2014 اسـت ]17[. 
در مطالعـه دیگـری در سـال 2014 در خصـوص هزینه‌های 
واحدهـای مینـی LNG، هزینه‌هـای سـرمایه‌گذاری کل در 
ظرفیت 0/05 تا 1 میلیون تن در سال در حدود 350 دلار به 
ازای هر تن در سـال )در کشور چین( و حتی تا حدود 1500 
دلار به ازای هر تن در سـال )در اروپا و استرالیا( است. به‌طور 
میانگیـن هزینه‌هـای کل را در بازه 400 الـی 1.200 دلار به 
ازای هـر تن در سـال بـرآورد می‌کننـد ]18[. از این هزینه‌ها 

حدود 25 الی 40 درصد مربوط به واحد مایع سازی است.

بـا توجه بـه اینکـه هزینه کل واحـد مایع سـازی به‌صورت 
یکجـا برآورد می‌گـردد، اجزای موجـود در )شـکل 1( که لازم 
بـه در نظر گرفتن در تحقیق حاضر اسـت به‌صورت )جدول 2( 
طبقه‌بندی‌شده است. در این جدول بر مبنای ظرفیت 300 تن 
در روز بـرآورد قیمت‌هـا با در نظر گرفتن شـاخص هزینه برای 
اصلاح قیمت‌ها از سال 2014 به ژوئن 2019 انجام‌گرفته است.

بـرای بـرآورد قیمت مخـازن موردنیـاز با توجه بـه اینکه با 
ظرفیـت مخازن قیمت‌ها تغییر قابل‌ملاحظه‌ای دارد و تقریباً با 
افزایش ظرفیت مخـازن هزینه‌های سـرمایه‌گذاری به ازای هر 
مترمکعب کاهـش می‌یابد، مخـازن خودنگهدارنـده با ظرفیت 
20.000 مترمکعـب در نظـر گرفتـه می‌شـود. هزینـه تقریبی 
احـداث این مخازن در بـازه 15.000 الـی 30.000 مترمکعب 
حدود 1000 الی 1300 دلار به ازای هر مترمکعب است ]17[.



ســــــال نهم . جلد پانزدهم . شـــماره اول . تابستان  ۱۴۰۱

12

ن
ا
ر

ای
ز  

ا
  گ
ی

س
د

ن
ه

  م
ه

ری
ش

ن

جدول ۲. برآورد قیمت تجهیزات واحد مینی LNG ظرفیت 300 تن در روز با اصلاح شاخص هزینه

برآورد قیمت )2019(عنوان تجهیزاتطبقه‌بندی

واحد مایع سازی

مبدل حرارتی صفحه پره
کلد باکس

کمپرسور کرایوژنیک
توربواکسپندر نیتروژن

LNG پمپ انتقال
شیرهای تبریدی

29 میلیون دلار

لوله‌کشی
لوله‌های عایق شده ثابت

لوله‌های عایق شده انعطاف‌پذیر
5 میلیون دلار

مخازن نگهداری
مخازن ذخیره تبریدی اتمسفریک
مخازن ذخیره تبریدی تحت‌فشار

21 میلیون دلار

10 میلیون دلارازجمله تبخیرکنندهسایر

واحد پیش‌تصفیه تکمیلی 
)در صورت نیاز(

تجهیزاتی علاوه بر واحدهای

حذف جیوه، آمین، غربال مولکولی1 
20 میلیون دلار

85 میلیون دلارجمع

 بـرای تحقیـق حاضـر، با توجـه به اینکـه در داخل کشـور 

شـرکت‌های سـازنده مخازن کرایوژنیک، امکان ساخت را دارند 
کف قیمت بـرآوردی یعنـی 1000 دلار بـه ازای هر مترمکعب 
و مخزن با ظرفیت 20.000 مترمکعب در نظر گرفته می‌شـود. 
این مقدار با در نظر گرفتن اصلاح شاخص هزینه در )جدول 2( 

آمده است.

روش دیگـری کـه بـرای بـرآورد کل هزینه‌هـای نصب‌شـده 
اسـتفاده می‌شـود دو برابر نمودن مقادیر هزینه سـرمایه‌گذاری 
ثابـت اسـت. با ایـن روش بـرای ظرفیـت 300 تـن در روز کل 
سرمایه‌گذاری حدود 53 میلیون دلار در سال 2014 است که با 
اصلاح شـاخص هزینه حدود 55/7 میلیون دلار در سال 2019 
خواهد شد. این مقدار با عدد جمع در )جدول 3( )بدون در نظر 

گرفتن تبخیرکننده و پیش‌تصفیه تکمیلی( مطابقت دارد. 

هزینه‌های برآورد شده تا اینجا برای شرایط خوراک ورودی 
معمولـی )ناخالصی‌های کم( با پیش‌تصفیه اسـتاندارد اسـت. 
درصورتی‌که خوراک ورودی نیاز به‌ پیش‌تصفیه داشـته باشد، 
هزینه‌های سـرمایه‌گذاری این بخش نیز به سـرمایه‌گذاری‌ها 
افزوده می‌گردد. میزان این هزینه‌ها به اجزای خوراک ورودی 
و کیفیت LNG تولیدی بستگی خواهد داشت. در صورت نیاز 
به واحد پیش‌تصفیـه تکمیلی، برای یک واحد مینی LNG با 

1. Molecular Sieves
2. Operating Cost

ظرفیـت 300 تن در روز این میزان سـرمایه‌گذاری حدود 19 
میلیون دلار )2014( تخمین زده می‌شود ]17[.

۳-۱-۲. هزینه‌های عملیاتی

به‌غیـراز هزینه‌هـای تعمیـرات و نگهـداری، هزینه‌هـای 
عملیاتی2   یک واحد مایع سازی مینی LNG عمدتاً با مصرف 
بـرق آن تعیین می‌گردد. البته سـایر هزینه‌هـای عملیاتی نیز 
بایسـتی در نظر گرفته شوند که در بخش بعد تخمینی از کل 
هزینه‌های سرمایه‌گذاری عملیاتی ارائه گردیده است. بر طبق 
اطلاعات جمع‌آوری‌شـده از منابع، مصرف برق یک واحد مایع 
سـازی مینی LNG با ظرفیت 1 الی 15 میلیون فوت مکعب 
در روز در حـدود 0/7 الـی 1/1 کیلو وات سـاعت بـه ازای هر 

کیلوگرم LNG تولیدشده است ]17[.

بر این اساس در ظرفیت 300 تن در روز )15 میلیون فوت مکعب 
در روز( عدد 0/5 کیلووات سـاعت بر کیلوگرم قرائت می‌گردد. با 
احتسـاب ظرفیت مبنای پروژه، مصرف بـرق تقریباً 6250 کیلو 
وات خواهـد بود. با توجه به مصوبـه وزارت نیرو در حوزه مصارف 
صنعتـی ]19[، نرخ هر کیلـو وات حـدود 70.000 ریال در نظر 
گرفته می‌شـود. درنهایت هزینه برق واحـد مینی LNG معادل 
437.500،0۰0 ریـال تعیین می‌گردد. با توجه به اینکه ارقام در 
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پروژه حاضر بر مبنای دلار ارائه می‌گردد، با نرخ حدود 280.000 
ریال به ازای هر دلار، مبلغ مصرف برق معادل 1.562 دلار تعیین 
می‌شود. روشن است با توجه به اینکه ظرفیت به‌صورت روزانه در 
نظر گرفته شـد برای تبدیل هزینه سالانه برق مصرفی، بایستی 
ارقام ارائه‌شـده را در سـال محاسـبه کـرد. درنتیجـه هزینه برق 

مصرفی سالانه 570.130 دلار خواهد بود.

نکته قابل‌توجه این اسـت که با توجه به هزینه پایین انرژی 
در ایران، هزینه عملیاتی محاسبه‌شده، عدد قابل‌توجهی نیست. 
برای مقایسـه می‌توان از هزینه انرژی در سایر کشورها استفاده 
نمـود. به‌طـور مثـال در آمریکا در ایـالات مختلـف ]20[، بهای 
انرژی به‌طور میانگین مقدار 15/5 سـنت بـه ازای هر کیلو وات 
سـاعت اسـت که این مقـدار حـدود 43.400 ریال بـه ازای هر 

کیلو وات سـاعت می‌شود. اگر هزینه بیشـترین بهای انرژی در 
اوج بـار حدود 1500 ریال به ازای هر کیلو وات سـاعت باشـد، 
تقریباً بهای انرژی در آمریکا حدود 29 برابر خواهد بود. درنتیجه 
هزینه برق مصرفی سالانه واحد موردنظر در آمریکا حدود 16/5 

میلیون دلار خواهد شد.

۳-۲. سرمایه‌گذاری کل
سـرمایه موردنیاز بـرای تولید و احداث یـک واحد صنعتی، 
سرمایه‌گذاری ثابتFCI( 1( و سرمایه موردنیاز برای عملیات و 
کارکرد واحد، سرمایه‌گذاری عملیاتیWC( 2( نامیده می‌شود. 
مجموع FCI و WC سرمایه‌گذاری کلTCI( 3( نام دارد ]15[. 
سـرمایه‌گذاری ثابت به موارد گوناگونی تقسـیم می‌شود که در 

)جدول 3( این موارد در نظر گرفته‌شده‌اند.

1. Fixed capital investment
2. Working capital
3. Total capital investment

)FCI( جدول 3. برآورد هزینه‌های سرمایه‌گذاری ثابت

درصد نرمال شدهدرصد انتخابی از FCIاجزاء
هزینه برآورد شده 
با واحد پیش‌تصفیه 

تکمیلی

هزینه برآورد شده 
بدون واحد پیش‌تصفیه 

تکمیلی

تجهیزات خریداری‌شده
لوله‌کشی
ابزار دقیق

۴۰
۱۵
۱۰

44
16/5
11

85 میلیون دلار
با توجه به )جدول 2(

65 میلیون دلار
با توجه به )جدول 2(

نصب تجهیزات
ساختمان‌ها
زمین
مهندسی و نظارت
هزینه‌های قانونی
حقوق پیمانکاران
هزینه‌های پیش‌بینی‌نشده

8
1
1
6
2
2
6

8/7
1/1
1/1
6/6
2/2
2/2
6/6

10/3
1/3
1/3
7/8
2/6
2/6
7/8

7/9
1
1
6
2
2
6

90/9 میلیون دلار118/7 میلیون دلار91100جمع کل

سرمایه‌گذاری عملیاتی در واحدهای مختلف حدود 10 الی 
20 درصد از سـرمایه‌گذاری کل را بـه خود اختصاص می‌دهد. 
بـا توجه بـه اینکـه به‌طورکلی هزینـه سـرمایه‌گذاری مجموع 
هزینه‌هـای سـرمایه‌گذاری ثابـت و سـرمایه‌گذاری عملیاتـی 
اسـت و بـا در نظر گرفتن سـرمایه عملیاتی معـادل 10 درصد 

سرمایه‌گذاری کل، خواهیم داشت: 

TCI= FCI + WC= FCI + 0.1TCI                                     (1)

درنتیجـه با داشـتن FCI معـادل 118/7 میلیـون دلار و یا 
90/9 میلیون دلار به ترتیب برای دو حالت با واحد پیش‌تصفیه 

تکمیلی خوراک و بدون آن، هزینه کل سرمایه‌گذاری به ترتیب 
131/8 میلیون دلار و 101 میلیون دلار تخمین زده می‌شود.

۴.  نتایج و بحث

هزینه‌هـای سـرمایه‌گذاری در دو حالـت بـا و بـدون واحد 
پیش‌تصفیه تکمیلی تفاوت نسبتاً زیادی را نشان می‌دهد. برای 
تعیین نیاز به این واحد باید در خصوص شـرایط گاز ورودی به 
واحد مینی LNG و واحدهای استاندارد پیش‌تصفیه اطلاعاتی 

ارائه گردد.

گاز ورودی به واحد مایع سـازی بایسـتی دارای میزان آب 
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 50 ppmv  0/1، دی‌اکسـید کربن کمتـر از ppmv  کمتـر از
و سـولفید هیدروژن کمتر از  ppmv 4 باشـد تا در مبدل‌های 

سردکننده یخ‌زدگی اتفاق نیفتد.

مواردی که تحت عنوان پیش‌تصفیه استاندارد مدنظر است 
واحدهـای حذف جیـوه، گازهای اسـیدی و بخار آب اسـت. با 
توجه به اینکه عمده گاز اسـتان خراسـان رضوی از پالایشـگاه 
خانگیـران سـرخس تأمیـن می‌شـود، بـر اسـاس اطلاعـات 
کسب‌شـده از آنالیـز گاز ایـن پالایشـگاه ]21[ و ایـن مطلـب 
که هر سـه واحد حـذف جیوه، بخار آب و گازهای اسـیدی در 
محاسـبات واحد پیش‌تصفیه اسـتاندارد لحاظ گردیده اسـت، 

نیازی به واحد پیش‌تصفیه تکمیلی نیست.

۱-۴.  ارزیابی فنی و اقتصادی
در بخش 2-1 اشـاره شـد که نسبت حجم LNG به حجم 
گاز طبیعـی 1 به 600 اسـت. همچنین ظرفیـت مخازن برای 
 LNG انجام محاسـبات اقتصادی معـادل 20،000 مترمکعب
در نظـر گرفته شـد؛ بنابراین حجم گاز طبیعی قابل‌دسـتیابی 
در مخـازن واحد مینی LNG پیشـنهادی، حدود 12 میلیون 

مترمکعب خواهد بود.

بـرای یک نیروگاه در اسـتان که اختالف میانگین مصرف 
روزانه آن در شش‌ماهه اول و دوم آن 4/76 میلیون مترمکعب 
اسـت می‌توان گفت گاز طبیعی قابل‌دسـتیابی ذخیره‌شده در 
مخازن LNG، بـرای کارکرد نیروگاه با ظرفیت کامل به مدت 
2/5 روز جوابگو اسـت. بدیهی اسـت اگر نیروگاه لازم نباشد با 
حداکثـر ظرفیت بـه تولید برق خود ادامه دهـد این تعداد روز 
افزایش می‌یابد و یا می‌توان در صورت نیاز مخازن بیشـتری را 

احداث نمود تا بتوان افزایش میزان مصرف را در نظر گرفت.

ضمناً بـا توجه به ظرفیـت واحد مینی LNG پیشـنهادی 
)300 تـن در روز( و چگالی LNG 0/42 g/cc، می‌توان گفت 
ظرفیـت تولیـدی واحد پیشـنهادی حـدود 714/3 مترمکعب 
در روز LNG اسـت. با ایـن توضیحات برای پر شـدن مخازن 
20،000 مترمکعبی در نظر گرفته‌شـده، حـدود 28 روز زمان 
نیـاز اسـت؛ و عماًل حداقل یک ماه قبل از شـروع فصل سـرد 
بایسـتی واحد مینـی LNG راه‌اندازی شـده و مخـازن آن پر 

شوند.

در انتها در ایـن بخش برای در نظر گرفتن جنبه اقتصادی 
از  اسـتراتژیکی و جلوگیـری  اهمیت‌هـای  از  طـرح، جـدای 
آلایندگـی، میـزان درآمد حاصل از اجرای ایـن طرح به‌صورت 

زیر ارائه می‌شود.

فرض کنیم درصورتی‌که گاز واحدها در فصول سرد به‌اندازه 
کافی تأمین نشـود و واحدهـای نیروگاهی بـه دلایلی از قبیل 
آلایندگی هوا مجاز به استفاده از سوخت جایگزین نباشند، در 
ایـن صورت ظرفیـت تولید برق نیروگاه‌ها کاهـش پیدا خواهد 
کرد. در این قسـمت ضرر ناشـی از افت تولید برق تخمین زده 
می‌شـود که بتواند به‌عنوان معیاری بـرای تصمیم‌گیری لحاظ 

شود.

بـا توجـه اختالف مصـرف گاز نیـروگاه فـرض شـده در 
شـش‌ماهه اول و دوم، افـت تولیـد نیـروگاه 1180 مـگاوات 
خواهـد بـود. با توجه بـه اینکه واحد مینی LNG پیشـنهادی 
بـا این حجم از مخـازن می‌تواند بـرای 2/5 روز و یا معادل 60 
سـاعت گاز طبیعی مصرفی نیـروگاه را تأمیـن نماید، می‌توان 
گفت حدود 70،800 مگاوات سـاعت انرژی تولید خواهد شد. 
بـا توجه بـه اینکه متوسـط قیمت بـرق در ایران حـدود 700 
ریال به ازای هر کیلووات سـاعت اسـت )قیمـت برق صادراتی 
به کشـورهای همسایه در حدود 8 سـنت به ازای هر کیلووات 
سـاعت اسـت(، می‌توان گفـت در 2/5 روز ارزش برق تولیدی 
چیـزی در حدود 177 هـزار دلار خواهد بود. درصورتی‌که این 
بـرق به صـادرات برسـد ارزش آن حـدود 5/66 میلیـون دلار 
خواهد شـد. روشـن اسـت که بخشـی از این مبلغ هزینه‌های 
تولید برق است که بایسـتی در نظر گرفته شود که تحلیل آن 
نیازمند انجام پژوهش دیگری است. با یک محاسبه سرانگشتی 
می‌توان فرض کـرد درصورتی‌که برق تولیدشـده در ایام پیک 
بـه صادرات برسـد و نیمی از ارزش فروش آن سـود باشـد، به 
ازای 2/5 روز چیزی در حدود 2/83 میلیون دلار درآمد ایجاد 

خواهد شد.

۵. نتیجه‌گیری

با توجه به اهمیت تأمین گاز طبیعی برای مصرف‌کننده‌های 
عمده اسـتان در فصول سـرد و مواقـع پیک، در پـروژه حاضر 
 ،LNG و مینـی LNG پـس از مطالعـه واحدهـای مختلـف
بیشـترین ظرفیـت واحد مینـی LNG )ظرفیـت 300 تن در 
روز( به‌عنـوان ظرفیت مبنـا موردمطالعه قرار گرفـت. از میان 
سیکل‌های سردسازی، با توجه به دانش فنی بیشتر در سیکل 
انبسـاطی نیتـروژن در کشـورمان، ایـن فرآینـد مایـع سـازی 
پیشنهاد می‌شـود. هزینه تجهیزات برای دو حالت دارای واحد 
پیش‌تصفیـه تکمیلـی و بـدون آن بـرآورد گردید. بـا توجه به 
کیفیـت گاز موجود در اسـتان بـه واحـد پیش‌تصفیه تکمیلی 
 LNG نیاز نیسـت و لذا بـرآورد قیمت تجهیزات واحـد مینی
مذکور چیـزی در حدود 65 میلیون دلار بـرآورد گردید. با در 
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نظر گرفتن هزینه‌های عملیاتی معادل 10 درصد از هزینه‌های 
سـرمایه‌گذاری کل، حجم سرمایه‌گذاری کل برای واحد مینی 
LNG بـا ظرفیت مذکـور چیزی در حـدود 101 میلیون دلار 

برآورد گردید.

نتایـج ارزیابی فنی نشـان می‌دهد که حـدود 28 روز زمان 
 LNG نیاز اسـت تا مخـازن 20،000 مترمکعبی واحـد مینی
پیشنهادی پر شوند و این میزان گاز طبیعی مایع‌شده می‌تواند 
جوابگـوی مصرف 2/5 روزه )60 سـاعته( نیروگاه فرض شـده 
باشـد به‌طوری‌که نیروگاه با تمام ظرفیت خـود به تولید ادامه 
دهـد. درصورتی‌که نیاز باشـد تعداد روز بیشـتری برای تأمین 
گاز طبیعـی ایـن واحد در نظر گرفته شـود نیاز اسـت مخازن 
نگهـداری بزرگ‌تـری احـداث شـوند. حجـم سـرمایه‌گذاری 
مخـازن در مقیـاس مبنا حـدود 21 میلیون دلار برآورد شـده 
اسـت و اگر نیاز باشـد مخـازن بزرگ‌تـر شـوند و بتوانند برای 
مصرف روزهای بیشتری از نیروگاه‌ها قابل ذخیره‌سازی باشند 
میزان سـرمایه‌گذاری بیشتر خواهد شـد. درصورتی‌که مخازن 
1/5 برابر مقدار مبنا در نظر گرفته شـوند می‌توانند 90 ساعت 
)کمتـر از 4 روز( گاز طبیعی مایع‌شـده ذخیـره نماید. در این 
صـورت سـرمایه‌گذاری موردنیـاز 10 میلیـون دلار افزایـش 
می‌یابد. بالطبع زمان موردنیاز برای پر شـدن مخازن نیز از 28 

روز به 42 روز افزایش می‌یابد.

در انتهـا فرض شـد که در زمان‌هـای پیک واحـد نتواند از 
سـوخت جایگزیـن اسـتفاده کند و یا مجـاز به اسـتفاده از آن 
نباشـد. در این حالت فرض شـد واحد مینـی LNG موردنیاز 
را برای نیروگاه در مدت 60 سـاعت تأمین کند و برق تولیدی 
به صادرات برسـد، چیزی در حدود 2/83 میلیون دلار به ازای 
60 سـاعت درآمد حاصل خواهد شـد. در این صورت اگر فقط 
یـک سـیکل 2/5 روزه در سـال بخواهـد برای تأمیـن گاز این 
واحد پیشنهاد شود سودآوری این پیشنهاد به لحاظ اقتصادی 
قابل‌قبول نخواهد بود چراکه نرخ بازگشـت سـرمایه در حدود 
35 سـال خواهد شـد. مگر اینکـه دلایل اسـتراتژیکی و بحث 

زیست‌محیطی مدنظر قرار گیرد.

از طرف دیگر افزایش ظرفیت مخازن ذخیره‌سازی می‌تواند 
به‌عنوان راهکاری برای افزایش مدت‌زمان اسـتفاده در شرایط 
پیک باشـد. همان‌طور که پیش‌تر اشاره شـد، افزایش ظرفیت 
مخازن علاوه بر اینکه حجم سرمایه‌گذاری موردنیاز را افزایش 
می‌دهـد، زمـان موردنیـاز برای شـارژ مخـازن را نیـز افزایش 
می‌دهد که با توجه به ظرفیت واحدهای مینی LNG مطلوب 

نیست.

درصورتی‌کـه فـرض شـود واحـد مینـی LNG با شـرایط 
ذکرشده از ابتدای شهریورماه شروع به شارژ LNG در مخازن 
می‌نمایـد، در ایـن صورت در ابتـدای فصل پاییز بـا مخازن پر 
آماده رویارویی با شـرایط پیک فصلی خواهد بود. اگر شـرایط 
پیک در انتهای آبان ماه رخ دهد و با استفاده از گاز ذخیره‌شده 
در مخـازن بتـوان از پیـک آبان ماه عبـور کـرد، در این حالت 
حدود 28 روز زمان نیاز اسـت تا دوبـاره مخازن از گاز طبیعی 
مایع‌شـده پر شوند. روشن اسـت اگر شرایط سرما حاکم باشد، 
ممکن است به دلیل افت فشار گاز، این مدت بیشتر نیز باشد. 
بایسـتی این نکته را نیز مدنظر قرارداد که با فرض فوق اگر در 
آذرماه پیک اتفاق بیفتد و نیروگاه با افت فشار گاز مواجه شوند 
گاز طبیعی مایع‌شـده در مخازن شارژ نشده‌اند و امکان تأمین 

گاز برای نیروگاه وجود ندارد.

در انتها خوش‌بینانه‌ترین حالت این است که فرض شود در 
انتهای هرماه یک پیک اتفاق بیفتد و با شـروع ماه بعد مخازن 
در حال شارژ شدن از LNG باشد و دوباره در انتهای ماه پیک 
اتفاق بیفتد. در این حالت واحد مینی LNG با ظرفیت در نظر 
گرفته‌شـده می‌تواند 5 پیک در شـش‌ماهه دوم را در هرسـال 
پاسـخگو باشـد. بر طبق برآورد ارزش کل ایـن 5 پیک چیزی 
در حـدود 2/75 میلیون دلار برق صادراتی خواهد بود. در این 
حالت نرخ بازگشت سرمایه حدود 7 سال خواهد شد که بازهم 

به لحاظ اقتصادی مطلوب نیست.
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Abs‌tract

In the present study, brief review of the introduction of LNG, processes and equipment 
for its production and conversion to gas were done. Then mini LNG units were introduced 
and its maximum capacity (300 tons/day) was selected as the base unit. In the economic 
section, based on the selected scale and selection of the liquefaction process by the nitrogen 
expansion cycle method, price of the equipment was estimated and then updated according 
to the cost index for 2019. After that, the fixed and operating investment costs and finally 
total investment were estimated. According to assessments, the investment cost of the mini 
LNG unit with a capacity of 300 tons/day and a volume of 20,000 m3 of tanks is estimated 
at 101 MMUSD. Based on the calculations and according to the capacity of the proposed 
storage tanks and the consumption of a power plant, this mini LNG unit can supply gas 
for power plant for 60 hours of operation at its maximum power generation capacity. With 
the assumptions used for the price of electricity generated at peak times, the rate of return 
on investment was calculated and finally, based on the technical and economic evaluation, 
the feasibility of implementing this project was investigated.

Keywords: Mini LNG unit, Peak shaving, Technical feasibility, Economic calculations
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۱. مقدمه 
خوردگی در تمامی دسـته‌های اصلی مواد شـامل فلزات، 
امـا  اتفـاق می‌افتـد  کامپوزیت‌هـا  و  پلیمرهـا  سـرامیک‌ها، 
وقـوع آن در فلـزات فراگیرتـر اسـت. خوردگی یـک واکنش 
شـیمیایی یا الکتروشـیمیایی مخرب بین سطح فلز و محیط 
اطـراف آن اسـت. با توجـه به اینکـه ازلحـاظ ترمودینامیکی 
مواد اکسیدشـده نسـبت به مواد در حالت معمولی در سطح 
پایین‌تری از انرژی قرار دارند، تمایل رسیدن به سطح انرژی 
پاییـن سـبب اکسـید )خورده( شـدن فلـز می‌گردد. بـا این 
توضیـح می‌توان گفـت که هیچ‌گاه نمی‌تـوان به‌طور کامل از 

بررسی کمی و کیفی چاه‌های آبی سیستم حفاظت 
کاتدی لوله‌های انتقال گاز

نسیبه حاجیلری1*، عرفان حیدری2، محمدامین فقیه۱، علی بهمدی۱
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چکیده

در این مقاله، روش حفاظت کاتدی در لوله‌های انتقال گاز با استفاده از بستر آندی برای چاه‌های آبی موردمطالعه 
قرار گرفت. در این پژوهش، با روش مانیتورینگ 14 چاه آندی آبی بررسی و بر روی آب موجود در چاه‌ها نیز آنالیز انجام 
شد. نتایج آنالیزها بیانگر شکستگی دیواره چاه، قطع شدن طناب‌ها، نامنظم بودن کابل‌ها و رانش زمین در اعماق داخلی 
چاه‌ها است. سختی آب از 800 تا ppm 5200، کلرین از 5 تا 86 و آمپر از 0/21 تا 3/6 در چاه‌های مختلف تغییر کرده 
است. برخی چاه‌ها دارای pH کمتر از 6/5 و درنتیجه دارای محیطی اسیدی و مستعد برای خوردگی هستند. برخی 
چاه‌های موردمطالعه دارای TDS بالاتر از mg/l 3000 و برخی دارای سختی آب بالایی بودند. همچنین اکثر چاه‌ها 
هدایت الکتریکی پایینی داشتند. بر اساس نتایج این تحقیق مشخص گردید در زمان طراحی و بهره‌برداری از چاه‌های 
آندی بایستی ویژگی‌های خاک، احتمال نفوذ شوینده‌ها به آب چاه‌ها و دیگر مسائل محیط زیستی در نظر گرفته شود. 
همچنین پیشنهاد شد اندازه‌گیری مشخصات شیمیایی و الکتریکی آب و خاک چاه به بازرسی‌های سالانه اضافه شود و در 

این زمینه استانداردی تدوین گردد.

کلیدواژه‌ها: خوردگی، حفظت کاتدی، چاه آندی آبی، کلرین، آمپر

خوردگی جلوگیری نمود بلکه باید به نحوی میزان خوردگی 
را بـه حد قابل‌قبول رسـانید. در حالت ایدهآل انتظار می‌رود 
بـا اعمال یک پوشـش مناسـب در شـرایط محیطی مناسـب 
میـزان خوردگـی فلز به صفر برسـد ولی در عمـل این هدف 
فقط با اعمال پوشـش بر فلز قابل‌دسـتیابی نیسـت، بنابراین 
نیاز اسـت که اقداماتـی علاوه بر اعمال پوشـش جهت حفظ 
دائمـی خطوط لوله فلـزی از خوردگی انجام گیـرد تا میزان 

خوردگی را در عمل به حداقل برسـاند ]1, 2[.



ســــــال نهم . جلد پانزدهم . شـــماره اول .تابستان  ۱۴۰۱

19

ن
ا
ر

ای
ز  

ا
  گ
ی

س
د

ن
ه

  م
ه

ری
ش

ن

یکـی از روش‌هایی که برای جلوگیـری از خوردگی فلزات 
بسـیار مورداستفاده قرار می‌گیرد روش حفاظت کاتدی است. 
حفاظـت کاتـدی بـه دو روش جریان مؤثـر و آند فنا شـونده 
اعمـال می‌گـردد ]3[. در صنعـت نفـت و گاز بیشـتر از روش 
آندهای فنا شونده اسـتفاده می‌شود. فلز آند داخل موادی که 
کاهنده مقاومت ویژه زمین هسـتند و نیـز ارتباط یونی آند با 
خاک را تسهیل می‌کنند دفن می‌گردد که به مجموعه مذکور 

بستر آندی گفته می‌شود.

یکـی از انـواع بسـترهای آنـدی بسـترهای چاهی اسـت. 
بسـترهای چاهی در مناطق شـهری و پرتراکم که محدودیت 
و دشـواری در تحصیـل اراضـی وجـود دارد و همچنیـن در 
زمین‌هایـی کـه لایـه فوقانـی خـاک دارای مقاومـت ویـژه 
الکتریکـی زیاد باشـد و بتوان با انجام حفـاری به خاک با لایه 
مقاومـت الکتریکـی کم دسـت پیـدا کـرد مورداسـتفاده قرار 
می‌گیرنـد ]4[. مکانی به‌عنوان بسـتر آندی انتخاب می‌شـود 
کـه کمتریـن مقاومـت مخصـوص را داشـته باشـد ]5[. برای 
 IPS-M-TP-707 اجـرای این نوع بسـتر مطابـق اسـتاندارد
ضروری است عملیات حفاری از سطح زمین تا رسیدن به آب 
انجام شـود. لوله غلافی فلزی نیز از سـطح زمین تا سطح آب 
گذاشـته می‌شـود. جهت اتصال آندها به منبع تغذیه از جعبه 
کنتـرل مثبت مطابق اسـتاندارد IPS-M-TP-702 اسـتفاده 
می‌شـود. این جعبه به قطـب مثبت ترانس یک‌سوسـاز وصل 
می‌شـود و در کنـاره چاه قرار می‌گیرد. بـرای اتصال خط لوله 
بـه منبع تغذیه از جعبه کنترل منفی چهار ترمیناله اسـتفاده 
می‌شـود. یک ترمینال برای اتصال منفی مبدل یک‌سوسـاز و 
دو ترمینـال بـا کابل کم مقاومـت به لوله متصل می‌شـود که 
یکـی وظیفه تزریق جریـان و دیگری برای آزمایش پتانسـیل 

استفاده می‌شود.

یکـی از روش‌هـای حفاظـت کاتـدی با بسـتر آنـدی در 
خطـوط توزیع گاز طبیعی، بسـتر چاه آندی آبی اسـت ]6[. 
در این نوع بسـتر آندها به‌صورت عمودی قرار می‌گیرد. عمق 
این نوع بسـترها بسـتگی بـه عمق سـفره‌های آب زیرزمینی 
دارد، یعنی بایسـتی حفاری تا عمقی انجام پذیرد که آب کل 
عمق بسـتر را در برگیرد. در این نوع بسـتر، آندها به‌وسـیله 
طنـاب مخصـوص و با اسـتفاده از قرقـره در مرکز چـاه قرار 
می‌گیرنـد و فاصلـه مرکـز به مرکـز آن‌ها به‌وسـیله طناب‌ها 
تنظیم می‌گردد. در )شـکل 1( نمایی از چاه حفاظت کاتدی 

آندی آبی نشان داده‌شده است.

شکل 1. سر چاه حفاظت کاتدی آبی

در زمینه حفاظت کاتدی پژوهش‌های زیادی در ایران و در 
دنیا انجام‌گرفته است، اما در موردبررسی آب چاه‌های حفاظت 
کاتدی آبی تحقیقات زیادی انجام‌نشـده است. در یک پژوهش 
جوادی نژاد و همکاران تغییرات pH را با جریان، پتانسیل خط 
لولـه و ولتاژ خروجی منبع تغذیـه در چاه‌های حفاظت کاتدی 
اسـتان اصفهان بررسـی کردند. آن‌ها به این نتیجه رسیدند که 
برای اینکه سیستم حفاظت کاتدی با بستر چاهی آبی بازدهی 
مناسبی داشته باشد بایستی پتانسیل و مقدار جریان بهینه باشد 
و آب موجـود برای جلوگیری از وقوع واکنش‌های ناخواسـته از 
کیفیت مطلوبی برخوردار باشد ]7[. همچنین بهادری نشان داد 
کاهش pH و به عبارتی اسـیدی شـدن آب باعث ایجاد محیط 
خورنده و درنتیجه عملکرد نامطلوب و درنهایت تخریب سیستم 
حفاظـت کاتـدی می‌شـود ]8[. در تحقیـق دیگـری تخریـب 
چاه‌هـای حفاظت کاتدی آندی آبی به عوامل بسـیاری ازجمله 
جریان اعمالی و ولتاژ خروجی از منبع تغذیه، نوع و جنس آندها 
و غالف چاه، خواص شـیمیایی آب چاه، حجـم آب درون چاه 
و امـکان تبادل آن با بسـتر و همچنین امکان نفوذ پسـاب‌های 
صنعتی بـه درون چاه و درنتیجه تغییر افزایش میزان آنیون‌ها، 

کاتیون‌ها و ترکیبات فلزی و غیرفلزی ارتباط داده شد ]9[.

عملکرد نامطلوب چاه‌های حفاظـت کاتدی درنهایت باعث 
خوردگی در لوله‌ها خواهد شد که خسارات زیادی به شرکت‌ها 
وارد می‌کند و همچنین نیروی انسانی زیادی نیز برای حل این 
مشـکل بایسـتی درگیر شـوند، بنابراین ضروری است چاه‌های 
حفاظت کاتدی آندی آبی موردبررسـی دقیق‌تـر قرار بگیرند و 
عوامـل مؤثر بر عملکرد این چاه‌ها مشـخص شـوند. لذا در این 
مقاله عملکرد چاه‌های آندی آبی شهرستان‌های استان گلستان 
با اسـتفاده از روش مانیتورینگ بررسـی شـد. همچنین از آب 
چاه‌هـا نمونه‌بـرداری و بر روی آن‌هـا آنالیز انجام شـد. در انتها 
نتایج حاصل از بررسـی‌ها تحلیل و پیشـنهاد‌هایی در این مورد 

ارائه‌شده است.
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2. مواد و روش تحقیق 
در ایـن تحقیق به‌منظور بررسـی عملکرد سیسـتم حفاظت 
کاتدی با روش بستر آندی تعدادی از چاه‌های آبی استان گلستان 
با موقعیت مکانی متفاوت بررسـی و آب چاه‌ها مـورد آنالیز قرار 
گرفت. برای بررسـی ایسـتگاه‌های شـهرهای گنبـد، کردکوی، 

گرگان و مینودشت )مجموعاً 14 چاه( در نظر گرفته شد.

۲-۱. بررسی چاه 
برای نمونه‌برداری و بررسی وضعیت چاههای حفاظت کاتدی، 
از روش مانیتورینگ استفاده شد. در روش مانیتورینگ از چاهی 
که تجهیزات کار گذاشته‌شـده‌اند فیلم تهیه می‌شود و اطلاعاتی 
نظیر ارتفـاع چاه، موقعیت آندهـا، میزان خرابی کابل‌هـا، ارتفاع 
غلاف‌ها، ارتفاع سـطح آب، میزان پرشدگی چاه و درنهایت آنالیز 
آب چاه بررسـی می‌شـود. با مانیتورینگ می‌توان موارد زیادی را 
موردبررسـی قرارداد که می‌تـوان به موارد زیر اشـاره نمود: علت 
خرابی و یا کار نکردن آندها، میزان پرشدگی چاه، وجود و یا عدم 
شکستگی غلاف‌ها، میزان رانش چاه )با تجهیزات موجود(، درست 
قرار گرفتن غلاف‌ها، درسـت قرار گرفتـن کابل‌ها و آندها، ارتفاع 
سـطح آب، ارتفـاع چاه، نمونه‌گیـری از حداکثر عمق پیشـروی، 
نمونه‌بـرداری از آب چـاه و فیلم‌بـرداری در عمق زیـاد. به‌منظور 
بررسـی وضعیت چاه‌های آبی بـه روش مانیتورینگ از دسـتگاه 
تحقیقاتـی جدیـدی تحت عنـوان »مانیتـور کننده هفـت‌کاره« 
)سـازنده شرکت گاز گلسـتان( استفاده‌شده اسـت. این دستگاه 
قابلیت وارد شدن به چاه، تهیه فیلم و نمونه‌گیری از آب را دارد.

۲-۲. آنالیز آب 
بعد از نمونه‌برداری از آب چاه توسـط دسـتگاه مانیتور کننده 
هفت‌کاره، نمونه‌های آب چاه‌ها برای انجام آنالیز به آزمایشگاه خاک 
آزمایی ارسال شد. روش انجام آزمایش‌ها در ادامه ارائه‌شده است.

جدول ۱. شماره‌گذاری چاه‌های استان گلستان

شماره چاه۷۶۵۴۳۲۱

کردکوی
خیابان کارگر

12
50

کردکوی
شهرک صنعتی

32
50

گنبد
بهارستان

8
50

گنبد
فرهنگیان

30
50

گنبد
اداره مرکزی

26
50

گنبد
آرش
24
50

گنبد
امام‌زاده
31
50

شهرستان
ایستگاه

عمق مانیتورینگ
عمق چاه

شماره چاه۱۴۱۳۱۲۱۱۱۰۹۸

کلاله
دوراهی
20
70

گرگان
شهرک امام

40
70

مینودشت
مزار
49
50

مینودشت
گوگل
35
50

گرگان
بلوار حسام

20
50

گنبد
نومل
49
63

گرگان
مطهری
94
122

گرگان
ایستگاه

عمق مانیتورینگ
عمق چاه

بـرای اندازه‌گیری مقدار یون کلرید، از روش موهر1 اسـتفاده 
شـد. یون کلر بـا نیتـرات نقـره اسـتاندارد در pH 7 و مجاورت 
یـون کرومات به‌عنوان معرف تیتر اسـتفاده شـد. در پایان عمل 
تیتراسـیون، رسـوب قرمـز آجـری کرومات نقـره ظاهر شـد. با 
محاسبه میزان کلر مصرفی و نرمالیته کلر، غلظت یون کلر موجود 
در نمونه مشخص گردید. به‌منظور اندازه‌گیری یون‌های کلسیم 
و منیزیـم موجـود در آب )عامل سـختی آب( در ابتدا به کمک 
هیدروکسید آمونیوم pH محیط را به 10 رسانده و سپس معرف 
اریوکروم به آن اضافه شد. اگر هیچ یون فلزی از کلسیم و منیزیم 
در آب موجـود نباشـد معرف آبی می‌شـود ولـی کمپلکس‌های 
فلـزی آن به رنگ قرمز شـرابی و یا نارنجـی درمی‌آیند. پس اگر 
رنـگ محیط قرمز شـود یون‌های فلـزی در آن وجـود دارد. اگر 
به چنیـن محلول قرمزرنگی محلـول EDTA اضافه شـود ابتدا 
با کلسـیم سـپس منیزیم متصل به اریوکروم کمپلکس تشکیل 
داده و ازآنجایی‌کـه این کمپلکس‌ها از کمپلکس‌های فلز بارنگ 
پایدارتر هسـتند اریوکروم کاملًا از قید یون‌های فلزی آزادشـده 
و آبی می‌شـود. پس لحظه‌ی آبی شـدن محلول زمانی است که 
تمام یون‌های فلزی با EDTA واکنش داده‌اند. برای اندازه‌گیری 
هدایت الکتریکی از دستگاه هدایت سنج دارای دو الکترود یکسان 
فلزی پلاتینه شـده استفاده شد که پیل هدایت سنجی را درون 
محلول قرار داده و دسـتگاه با ولتاژ مناسـبی کـه بین الکترودها 
 pH می‌فرستد هدایت محلول را نشان می‌دهد. اندازه‌گیری‌های

در آزمایشگاه توسط دستگاه pH متر انجام‌شده است.

۳. نتایج و بحث 
۳-۱. بررسی وضعیت داخلی چاه 

عوامـل اثرگذار بر عملکـرد چاه حفاظت کاتـدی و وضعیت 
چاه‌های استان گلستان موردبررسی قرار گرفت. با توجه به شهر 

و محل ایستگاه چاه‌ها شماره‌گذاری شده‌اند )جدول 1(.

1. Mohr
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همان‌طور که در )جدول ۱( مشخص است انجام مانیتورینگ 
در تمام عمق چاه به دلیل مشکلاتی که وجود داشت امکان‌پذیر 

نبود.

۳-۲. کدورت 
در ابتـدا آب چاه‌ها به‌طور کیفی موردبررسـی قرار گرفت. 
همان‌طور که در )شکل 2( مشخص است آب چاه‌های مختلف 
ازلحـاظ رنگ و ماهیت متفاوت هسـتند. پس از نمونه‌برداری 

توسط دسـتگاه مانیتورینگ از ایستگاه‌های مختلف دیده شد 
که رنگ تعدادی از نمونه‌های به‌دست‌آمده از یکدیگر متفاوت 
اسـت. در )شـکل 2 )الف و ج(( رنگ نمونه آب زردرنگ است 
و در )شـکل 3 )ب(( رنگ نمونه تیره است. این تغییر رنگ را 
می‌توان ناشـی از متفـاوت بودن میزان کل مـواد معلق جامد 
TSS(1( در آب چاه‌ها دانست. بالا بودن مقدار TSS می‌تواند 

عامل کدورت آب چاه و کاهش شفافیت آن باشد.

1. Total suspended solid

ج(ب(الف(
شکل 2. نمونه آب چاه حفاظت کاتدی ایستگاه‌های الف( شماره سه ب( شماره یک ج( شماره چهار

۳-۳. میزان pH )اسیدیته( 
مطلـوب اسـت آب چـاه در حالـت نزدیک به خنثی باشـد. 
pH بیـن 6/5 تا 8 محدوده مطلوب برای چاه‌های آندی اسـت. 

همان‌طور که در )جدول 2( مشـخص اسـت بیشـتر چاه‌ها در 
محـدوده مطلـوب قرار دارنـد. آب با pH کوچک‌تـر از 6/5 آبی 
اسـیدی، نـرم و خورنده اسـت، درحالی‌که آب بـا pH بزرگ‌تر 
از 8 آبی قلیایی، رسـوب‌گذار و سـخت به‌حسـاب می‌آید ]10, 
11[. در چاه‌های شـماره 3، 11 و 12 آب ازلحاظ اسـیدیته در 
محدوده اسـیدی و نامطلـوب قرار دارد. کاهـش pH آب وجود 
مقادیـر اندکی اسـیدهای معدنـی و آلـی از منابع سـولفیدی، 
نیتراتی، کلریدی و فلورایدی در آب را نشـان می‌دهد. اسـیدی 

جدول 2. میزان pH آب چاه‌های مختلف

چاه۱۴۱۳۱۲۱۱۱۰۹۸۷۶۵۴۳۲۱

7/27/23/96/27/17/67/2--7/97/64/57/28/3pH

TDS(1(، کاتیون‌ها و آنیون‌ها 

۳-۴. کل جامدات محلول 2
منظـور از TDS، کل مواد جامد محلول آلی و معدنی در آب 
و یـا به‌عبارت‌دیگر مجموع غلظت همه یون‌هـای موجود در آب 
ازجمله )کربنات، کلراید، سولفات، نیترات، سدیم، پتاسیم، کلسیم، 
منیزیـم،...( اسـت. به‌طورکلـی در آب‌های زیرزمینـی کاتیون‌ها 
)کلسیم، منیزیم، سدیم و پتاسیم( و آنیون‌ها )کربنات، بی‌کربنات، 
سولفات و کلرید( بیشتر به‌صورت محلول یافت می‌شود. همان‌طور 
که در )جدول 3( نشـان داده‌شده است میزان TDS در چاه‌های 

2. Total dissolved solid

1، 4، 5، 6 و 7 نسـبتاً بـالا اسـت. در ایـن چاه‌ها مقـدار مجموع 
کاتیون‌ها و آنیون‌ها نیز بالاتر بوده است. همچنین سختی و املاح 
محلول و معلق درون آب بر مقدار pH نیز اثر مستقیم دارند ]10, 
11[. افزایـش مقدار یون‌های مثبت و منفـی درون آب می‌تواند 
 pH باعث افزایش خاصیت اسیدی آب و یا به‌عبارت‌دیگر کاهش
آب شـود که مشـکلاتی ازجمله ایجاد خوردگی و آسیب زدن به 

دیواره چاه را موجب می‌شوند ]10, 11, 13[.

شـدن آب چاه می‌تواند یکی از عوامل اصلـی خوردگی آندها و 
تجهیزات داخل چاهی باشـد و موجب از کار افتادگی سیسـتم 
حفاظت کاتدی و مشکلاتی نظیر شکستگی دیواره چاه‌ها شود 
]7[. آب چـاه شـماره یک تا حدی در ناحیـه قلیایی قرارگرفته 
اسـت که بازهـم در محدوده عملکرد نامطلـوب جای می‌گیرد. 
ورود مواد شوینده به منابع آب زیرزمینی و درنتیجه نفوذ آن‌ها 
به چاه می‌تواند دلیل قلیایی شـدن آب باشـد. عالوه بر این در 
صورت وجود فلزات سـنگین، اگر محیط اسیدی باشد احتمال 
ایجاد محیط میکروبی بیشتر می‌شود و اگر محیط قلیایی باشد 

احتمال رسوب این فلزات بیشتر خواهد شد ]12[. 
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جدول 3. نتایج آنالیز TDS، کاتیون‌ها و آنیون‌ها )برحسب میلی اکی والان بر لیتر( در آب چاه‌های مختلف

چاه۱۴۱۳۱۲۱۱۱۰۹۸۷۶۵۴۳۲۱

31210175446111020715983264343074106573111929833323TDS (mg/l)

مجموع کاتیون‌ها6/918/33/89/713/511/415/88188/8186/615/416/157/3

1/53/32/91/72/62/62/6506547/882/610/47/828/3Na+

16/82/90/66/84/313/528/572/556/611/5Mg++

4/48/22/95/110/328/952/512/531/5-1/717/5Ca++

مجموع آنیون‌ها9/616/47/310/717/31315/383/188/7207/416/616/960/4

1/64/802/83/623/28143212002/82SO4-2

1/27/47/33/14/64/53/5166055/586/516/25/857/5Cl

6/84/204/89/16/58/69/11/20/90/48/30/9HCO-3

00000000000000CO3-2

کلرین در ابتدا هادی اسـت ولی بعد از رسوب کردن هدایت 
الکتریکـی را پایین مـی‌آورد. یون کلرین همـواره باعث افزایش 
سـرعت خوردگی در فلزات و آلیاژها می‌شود. بیشتر این کلر در 
واقع از منبع آب آشامیدنی است اما در چاه‌های مختلف متفاوت 
اسـت. آنالیز چاه‌ها نشـان می‌دهـد که یون کلریـن در چاه‌های 
شماره 1، 4 تا 6 دارای مقدار بالایی است که این می‌تواند باعث 
کاهش هدایت الکتریکی شـود و درنتیجه ایستگاه آمپر کمتری 
منتقـل کند و احتمـال خوردگی آنـد و تجهیـزات درون‌چاهی 

افزایش یابد.

سـولفات‌های کلسـیم و منیزیـم اصلی‌تریـن منابـع ایجـاد 
یون‌های سـولفات در آب هسـتند. افزایش میزان یون سولفات 

در آب باعث افزایش TDS، هدایت الکتریکی EC(1( و سـختی 
آب می‌شـود ]14, 15[. با پایین رفتن سطح آب‌های زیرزمینی 
هم غلظت یون سـولفات افزایش‌یافته و اثرات آن بیشتر خواهد 
شد ]14, 15[. در چاه شماره )4( بالا بودن میزان یون سولفات 
می‌تواند باعث افزایش پارامتر TDS و درنتیجه کاهش pH و به 
دنبال آن ایجاد مشکلاتی برای سیستم حفاظت کاتدی می‌شود.

۳-۵. سختی آب 
تمامی املاح، سـولفات، یون‌های فلزی، ترکیبات فسفر، پلی 
فسفات‌ها و فسـفات‌های آلی از عواملی هستند که باعث افزایش 
سختی آب در بعضی چاه‌ها شده‌اند. بر اساس )جدول 4( بیشترین 

سختی آب در چاه‌های شماره 2،1 و 3 وجود داشته است.

1. Electrical conductivity

جدول 4. سختی آب و نسبت جذب سدیم در چاه‌های مختلف

چاه۱۴۱۳۱۲۱۱۱۰۹۸۷۶۵۴۳۲۱

4001457500/9545660440-800415250520020501450)ppm( سختی

نسبت جذب 56/53/97/4//0/91/20/80/851/11/212310/611
سدیم

نسـبت جذب سـدیم در واقع نسبت بین سدیم به کلسیم و 
منیزیم آب خاک یا عصاره اشـباع است و فرض بر این است که 
نسبت سـدیم به کلسیم و منیزیم در سـطح ذره رس از نسبت 
سـدیم به کلسـیم و منیزیم در آب خاک تبعیت می‌کند ]۱۶[. 
عکس‌العمل خاک‌ها نسـبت به شرایط شـوری یا سدیمی بودن 
بسـته به نوع کانی‌های خاک بسیار متفاوت است. مقدار نسبت 
جـذب سـدیم کمتـر از 13 در خاک‌هـا نشـان‌دهنده‌ی میزان 

نسبتاً کم‌سـدیم تبادلی است که خاک شـور نامیده می‌شوند و 
مقادیر بزرگ‌تر از 13 بیانگر فزونی میزان سـدیم تبادلی نسبت 
به خاک‌های شـور اسـت. در این حالت ورود هوا و آب به خاک 
به‌طور چشـمگیری کاهش می‌یابد ]۱۶[. در اکثر چاه‌های مورد 
بررسـی نسبت جذب سدیم کمتر از 13 بوده است و خاک شور 
اسـت، امـا در چاه شـماره 6 با نسـبت جذب سـدیم 23، خاک 

شور-سدیمی است.
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۳-۶. سدیم کربنات باقی‌مانده 
برای بیان سـدیم روش‌های متفاوتی نظیر درصد سدیم 
محلول، شاخص نمک و استفاده از دیاگرام ویلکاکس وجود 
دارد ]۱۷[. معمول‌ترین روشـی که برای ارزیابی اثر سـدیم 
بر نفوذپذیری خاک و به عبارتی برآورد خطر سـدیم در آب 
آبیاری به کار می‌رود، اسـتفاده از نسبت جذب سدیم است 
که بر اسـاس طبقه‌بندی آزمایشـگاه شـوری ایالات‌متحده، 
اگـر نسـبت جذب سـدیم 10-0 باشـد درجه سـدیمی کم 
اسـت و اختلالـی در خـاک ایجـاد نمی‌کند و اگـر 18-10 
باشـد درجه سـدیمی متوسـط بوده کـه اسـتفاده از چنین 
آبـی در اراضـی سـنگین رسـی و لوم-رسـی در درازمـدت 
خطرناک اسـت و اگر 18-26 باشـد درجه سـدیمی شدید 
بـوده و چنانچـه این میـزان در دامنه 30-26 باشـد درجه 
سـدیمی خیلی شدید بوده و استفاده از این آب‌ها خطرناک 
و غیرمجاز اسـت ]۱۸[. همان‌طور که در )جدول 4( نشـان 
داده‌شـده است سدیم کربنات باقیمانده در همه چاه‌ها صفر 

بود.

۳-۷. هدایت الکتریکی
هدایت الکتریکی آب رابطه مسـتقیمی بـا TDS و نمک‌های 
محلول در آب دارد و با افزایش غلظت املاح در آب، میزان هدایت 
الکتریکی افزایش می‌یابد. مطالعات نشان داده است اگر pH بزرگ‌تر 
از 9 و یا کوچک‌تر از 5 باشـد اسـت هدایت الکتریکی تأثیرگذاری 
بیشـتری دارد و می‌تواند احتمـال وقوع واکنش‌های ناخواسـته را 
افزایش دهد]13[. علاوه بر این هدایت الکتریکی آب چاه‌های آندی 
که یکی از عوامل محدودکننده جریان است می‌تواند مانع ارائه آمپر 
پیش‌بینی‌شده در ایستگاه‌های حفاظت کاتدی شود. همان‌طور که 
مشـخص است برخی از چاه‌ها دیگر توانایی آمپردهی و یا استمرار 
کار در آمپرهای بالا را به‌طور مداوم ندارند. اگر هدایت الکتریکی چاه 
پایین باشد نمی‌تواند آمپر را به‌خوبی انتقال دهد. در بررسی انجام‌شده 
همان‌طور که در )جدول 5( مشخص است چاه‌های شماره 2، 3 و 8 
الی 14 هدایت الکتریکی پایینی دارند. هدایت الکتریکی پایین باعث 
می‌شـود ایستگاه آمپر کمتری را به خطوط لوله اعمال می‌نماید و 
بنابراین در طول زمان آمپر سیر نزولی می‌گیرد و احتمال خوردگی 

آند و تجهیزات درون‌چاهی افزایش می‌یابد.

جدول 5. میزان هدایت الکتریکی آب چاه‌های مختلف

چاه۱۴۱۳۱۲۱۱۱۰۹۸۷۶۵۴۳۲۱

هدایت الکتریکی 68715908509541595111814654130673064158955186315365192
)ECe6(

کمپلکس‌هـا و بنیان‌های منفی موجـود در آب تحت تأثیر 
میدان‌های الکتریکـی می‌توانند بر روی آندهای معلق رسـوب 
کنند و درنتیجه از توانایی آمپردهی کاسـته و منجر به کاهش 
کارایـی آن‌ها شـوند. ترکیبـات نیترات‌ها، فسـفات‌ها و کربناته 
موجود در خـاک که درنتیجه تخلیه فاضلاب‌ها در خاک ایجاد 
می‌شـوند نیز بـار منفـی دارند و توانایـی آمپر دهـی را کاهش 
می‌دهند که خود این می‌تواند عامل کاهش آمپر در چاه‌ها باشد 

درنتیجه احتمال خوردگی افزایش می‌یابد. مقدار آمپر چاه‌های 
مختلف قبل و بعد از مانیتورینگ در )جدول 6( نشان داده‌شده 
اسـت. با توجه بـه اینکه از ترانـس 25 آمپر و 75 ولت بیشـتر 
استفاده‌شده است آمپر چاه‌ها نسـبتاً در محدوده مناسبی قرار 
دارد. آمپر بالا می‌تواند نشـان‌دهنده‌ی باز زیاد بر روی ایستگاه، 

خرابی پوشش و یا خرابی اتصالات عایقی علمک‌ها باشد.

جدول 6. مقدار آمپر قبل و بعد از انجام مانیتورینگ در چاه‌های مختلف

چاه۱۴۱۳۱۲۱۱۱۰۹۸۷۶۵۴۳۲۱

قبل از 0/773/280/961/835/081/27221/122/082/751/242/83/6
مانیتورینگ

بعد از 91/262/833/6//0/83/31/061/96/081/312/12/31/153/352
مانیتورینگ

همچنین یکی از دلایل بروز خوردگی در سیسـتم حفاظت 
کاتـدی با بسـتر آنـدی، شـار جریان تولیدشـده توسـط منبع 
تغذیه اسـت. جریان و پتانسـیل خروجی منبع تغذیه بر ایجاد 

جریان‌هـای سـرگردان تأثیـر می‌گذارنـد، بخصـوص وقتی‌که 
تجهیـزات تحـت حفاظت در نزدیکی بسـتر آندی قرار داشـته 
باشـند. شار جریان از بستر چاهی به سـمت لوله یا سازه تحت 
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حفاظت کاتدی در اثر تخلیه جریان اعمالی از منبع تغذیه ایجاد 
و سـپس به منبـع تغذیه از طریـق اتصالات فلـزی بازمی‌گردد 
]۱۹[. در صورت ایجاد تداخل کاتدی در مجاورت کاتد پلاریزه 
شـده، جهت پتانسیل در جهت مخالف جریان خروجی از سازه 
تغییـر می‌کند و موجب بروز خوردگی در سـازه تحت حفاظت 
می‌شود. در این حالت در اطراف آند افزایش جریان و در نواحی 
کاتدی تخلیه اتفاق می‌افتد. در ادامه این تداخل ترکیبی باعث 
افزایـش جریان و وقوع پدیـده حفاظت بیش‌ازحـد و درنهایت 
افزایش واکنش‌های آندی بر روی سطح آندها می‌شود. درنتیجه 
این پدیده‌ها آندها، غلاف چـاه، اتصالات و کابل‌های درون چاه 

خورده می‌شوند ]۱۹[.

شدت‌جریان موردنیاز به فلز تحت حفاظت و محیط اطراف 
آن بستگی دارد. شدت‌جریان اعمالی باید از شدت‌جریان معادل 
با سرعت خوردگی در همان محیط بیشتر باشد، بنابراین هرقدر 
سرعت خوردگی بیشتر باشـد، مقدار جریان اعمالی نیز بیشتر 
می‌شـود. اگر جریان اعمالی سـبب ایجاد یک لایه رسوب مواد 
معدنـی روی سـطوح کاتدی شـود، مقـدار جریـان کل لازم با 
افزایش رسوب کاهش می‌یابد. ولتاژ اعمالی باید نیز به مقداری 
باشد که بتواند شدت‌جریان کافی برای تمام نقاط تحت حفاظت 
کاتـدی را تأمین نماید. در مـورد آب‌هایی با مقاومت الکتریکی 
زیـاد، ولتاژ اعمال‌شـده باید بیشـتر از محیط‌هایی بـا مقاومت 
الکتریکی کم باشـد. همچنین که طول زیادی از یک خط لوله 
توسـط تنها یک بستر آندی حفاظت شـود، به ولتاژ اعمال‌شده 
بیشـتری نیاز اسـت. افزایش چگالی جریان خروجـی از آندها، 
باعث افزایش فشـار بر آندها، شـدت یافتـن واکنش‌های آندی 
روی سـطح آندها و گاهی افزایش نـرخ خوردگی و یا غیرفعال 

شدن آن‌ها می‌شود ]8, ۲۰[.

4. نتیجه‌گیری 
در این مقاله 14 چاه آندی آبی شـهرهای اسـتان گلستان با 
روش مانیتورینـگ موردبررسـی قرار گرفـت. نتایج مانیتورینگ 
نشـان داد بعضی از چاه‌ها دارای شکسـتگی دیواره، قطع شـدن 
طناب‌ها و مشـکلات دیگـر بودند. همچنین آب موجـود در چاه 
نمونه‌برداری و مورد آنالیز قرار گرفت. نتایج آزمایش‌ها نشان داد 
مقادیر ترکیبات در هر چاه با چاه دیگر بسته به نوع خاک و نوع 
بهره‌برداری متفاوت است. همچنین اکثر چاه‌ها هدایت الکتریکی 
پایینی داشتند. علاوه بر این خاک چاه شماره 6 تبدیل به خاک 
شور-سـدیمی شـده اسـت. در زمـان طراحـی و بهره‌بـرداری از 
چاه‌های آندی بایستی ویژگی‌های خاک، احتمال نفوذ شوینده‌ها 
به آب چاه‌ها و دیگر مشـکلات محیط زیسـتی را در نظر گرفت. 

همچنین پیشـنهاد می‌گردد مشـخصات شـیمیایی آب و خاک 
به‌طور سالانه اندازه‌گیری و ثبت شود و در طول مدت بهره‌برداری 
بازرسی سالانه به همراه آنالیز آب برای آن‌ها در نظر گرفته شود. 
همچنین با انجام بازرسـی سـالانه از وضعیت چاه‌هـا در صورت 
وجود مشـکل از حفاری مجدد در آن منطقه جلوگیری به عمل 
آید. علاوه بر این لزوم تدوین استاندارد در این موضوع خاص نیز 

احساس می‌شود.

۵. تشکر و قدردانی 
از حمایـت شـرکت ملـی گاز گلسـتان و همچنیـن کمـک 
های آقای سـعید اعتصامی  و فرید امجـد در انجام این پژوهش 

صمیمانه تشکر می شود.
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Quantitative and Qualitative Study of Water 
Wells in Cathodic Protection System of Gas 

Pipelines
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Abs‌tract

Cathodic protection using an anode is one of the common methods for preventing the 
corrosion of metals in the oil and gas industry. In Golestan province, in some cities, the 
ground bed has been used for cathodic protection. In this research, with a monitoring 
method and using a novel- research tool, 14 anodic water wells in the cities of Golestan 
Province were investigated and the water of wells was analyzed. The breakage of the well 
wall, broken rope, irregularity of cables, and ground drift were observed at the well`s 
internal. Water hardness varied from 800 to 5200 ppm, chlorine from 5 to 86, and current 
from 0.21 to 3.6 in different wells. Wells No. 3, 11, and 12 have a pH lower than 6.5 
and therefore have an acidic environment that is prone to corrosion. Wells 1, 4, 5, and 6 
had TDS higher than 3000 mg/l, wells 1 to 3 had high water hardness, and the sodium 
adsorption ratio in well No. 6 was reached 23 indicating saline-sodium soil. Most wells 
also had low electrical conductivity. Based on the results of this research, it has become 
clear that during the design and operation of the anodic wells, soil characteristics, the 
probability of penetration of detergents into water wells, and other environmental issues 
should be considered. Moreover, It is suggested that the chemical and electrical properties 
of water and wells should be measured the during annual inspections and, that a standard 
be established in this field.

Keywords: Corrosion, Cathodic protection, Ground bed, Chlorine, Amperage
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چکیده

خصوصیات سنگ‌شناسی و ژئوشیمیایی، سازند پابده را به‌عنوان یک سنگ منشأ احتمالی در گستره فروافتادگی 
دزفول مطرح می‌کند. مطالعه حاضر به بررسی توان هیدروکربن‌زایی سازند پابده و چگونگی توزیع کمیت، کیفیت و 
بلوغ ماده آلی در این منطقه می‌پردازد. بدین منظور اطلاعات پیرولیز راک-ایول 330 نمونه از 15 میدان مورد ارزیابی 
ژئوشیمیایی قرار گرفت. نتایج این ارزیابی نشان می‌دهد که سازند پابده در گستره فروافتادگی دزفول، دارای کروژن نوع 
II، III و مخلوطی از دو کروژن نامبرده است و دارای پتانسیل هیدروکربن‌زایی ضعیف تا خیلی خوب نفت و به لحاظ 
بلوغ مواد آلی در وضعیت نابالغ تا اوایل پنجره نفتی قرار دارد. بررسی رخساره‌های آلی نشان از نهشته شدن این سازند 
در شرایط متغیر محیط رسوب‌گذاری و تغییرات متعدد سطح آب دریا است. به‌طورکلی نتایج این مطالعه نشان می‌دهد 

که سازند پابده در گستره فروافتادگی دزفول به بلوغ مناسب جهت تولید هیدروکربن نرسیده است.

کلیدواژه‌ها: پتانسیل هیدروکربن‌زایی، پیرولیز راک-ایول، محیط رسوبی، کروژن، سنگ مادر، فروافتادگی دزفول

۱. مقدمه 
کمربند چین‌خورده - روراندگی زاگرس، قسمتی از کمربند 
آلپ - هیمالیا بوده که درنتیجه باز و سپس بسته شدن اقیانوس 
تتیـس جدید بین صفحـه عربی و ایران اسـت ]2 و 1[ کمربند 
چین‌خـورده زاگـرس یک مرحله تغییر شـکل یافتـه از حوضه 
رسـوبی زاگرس اسـت که تا بخش‌های شـمال خاوری حاشـیه 
قاره‌ای آفرو- عربی امتدادیافته است]1[. حوضه رسوبی زاگرس 
از مهم‌تریـن مناطـق هیدروکربنـی در جهـان با امتداد شـمال 
خاوری- جنوب باختری است که بخش بزرگی از مخازن نفتی و 

گازی کشور را در خود جای‌داده است]3[. رشته‌کوه‌های زاگرس 
حاصل فعالیت کوهزایی در میوسـن - پلیوسن است و دارای دو 
بالاآمدگی لرستان در شمال و فارس در جنوب است]4[. منطقه 
فروافتـاده‌ای در ایـن بین به نـام فروافتادگی دزفـول قرارگرفته 
است که یکی از غنی‌ترین مناطق واقع در حوضه رسوبی زاگرس 
اسـت )شـکل 1(] 5 و 3[. فروافتادگـی دزفـول، بـه علت وجود 
لایه‌های رسـوبی ضخیم و دارا بودن سـنگ‌های منشأ مناسب، 
مخـزن و پوش‌سـنگ و گسـترش زیـاد یکـی از اقتصادی‌ترین 
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حوضه‌های هیدروکربنی ایران محسـوب می‌شود]6[. ساختار 
زمین‌شناسـی و چینه‌شناسـی فروافتادگـی دزفـول در زمـان 
کرتاسـه بالایی تـا اوایل دوره ترشـیاری به‌شـدت تحت تأثیر 
فعالیت‌هـای تکتونیکـی ناحیه زاگرس بوده اسـت]4[. گسـل 
هندیجـان- بهرگانسـر فروافتادگـی دزفـول را به دو قسـمت 
شمالی و جنوبی تقسـیم می‌کند. عملکرد مداوم گسل قطر - 
کازرون )راستگرد( و گسـل بالارود )چپگرد( نقش اساسی در 

شکل‌گیری فروافتادگی دزفول داشته است]7[.

امـروزه علم ژئوشـیمی این قابلیـت را دارد که با اسـتفاده 
از روش‌های متنوع ژئوشـیمیایی، به بررسی سنگ‌های منشأ، 
زون‌های تولیدی و غیرتولیـدی، مهاجرت نفت، تله‌های نفتی 
و توسـعه‌ی میدان‌های نفتی بپـردازد ]۱۰-۸[. یکی از اهداف 
مهم ژئوشـیمی، مشـخص نمودن واحدهای چینه‌ای است که 
در یـک حوضه رسـوبی بهترین سـنگ‌های منشـأ را تشـکیل 
می‌دهند]11[. تعیین خصوصیات مواد آلی شـامل سه پارامتر 
کمیـت، کیفیـت و بلـوغ مـاده آلی در سـنگ‌های رسـوبی از 
اصلی‌ترین نتایج ژئوشیمی آلی است که امروزه یکی از مراحل 
اصلی در ارزیابی پتانسـیل هیدروکربن‌زایی سـنگ‌های منشأ 
قلمداد می‌شـود. یکـی از مهم‌ترین ابزارهای مورداسـتفاده در 
مطالعات ژئوشـیمیایی، دسـتگاه پیرولیـز راک- ایول بوده که 
به‌صورت وسیعی برای اکتشاف هیدروکربن در جهان استفاده 
می‌شـود. اسـتفاده از دسـتگاه پیرولیـز راک-ایـول می‌توانـد 
پتانسـیل هیدروکربن‌زایی را در مناطـق مختلف مورد ارزیابی 

قرار دهد و ریسک حفاری را کاهش دهد]12[.

منشـأ  سـنگ‌های  مهم‌تریـن  از  یکـی  پابـده  سـازند 
احتمالـی در حوضـه رسـوبی زاگـرس به‌ویـژه فروافتادگـی 
دزفـول اسـت. سـن این سـازند ائوسـن - الیگوسـن بـوده و 
بخشـی از توالی‌هـای کربناتـه ضخیـم حوضه زاگرس اسـت 
کـه از مارن‌های خاکسـتری تیره، شـیل‌های سـیاه به همراه 
سـنگ‌آهک‌های نازک حاوی رس تشکیل‌شـده اسـت. برش 
الگـوی واحد سـنگی پابـده در تنگـه پابده در شـمال میدان 
نفتـی مسجدسـلیمان بـه ضخامـت 798 متـر مطالعه شـده 
اسـت. این سـازند به‌ویژه در نواحی جنوب شـرقی لرسـتان، 
خوزسـتان و نواحی جنوبی فارس گسـترش دارد ]13[. مرز 
پایینـی ایـن سـازند در فروافتادگـی دزفـول، سـازند گورپی 
)کامپانین- ماستریشـین( و مرز بالایی آن سـازند آسـماری 
)الیگو- میوسـن( قرار دارد )شـکل 2(]14[. در این مطالعه، 
به ارزیابی سـازند پابده به‌عنوان یک سنگ منشأ احتمالی در 
منطقه فروافتادگی دزفول پرداخته‌شده است. علی‌رغم اینکه 
تـا به امروز مطالعـات زیادی پیرامون تـوان هیدروکربن‌زایی 
سـازند پابده در فروافتادگی دزفول انجام‌شـده است اما همه 
آن‌ها این سـازند را در یک چاه و یا یک میدان، موردمطالعه 
قـرار داده‌انـد]۳۰-۱۵[. هدف از ایـن مطالعه، بررسـی توان 
هیدروکربن‌زایی سـازند پابده شـامل کمیـت، کیفیت و بلوغ 
این سـازند در گسـتره فروافتادگـی دزفول اسـت. نتایج این 
مطالعـه می‌توانـد اطلاعات کاملـی در خصـوص ویژگی‌های 
هیدروکربن زایی سـازند پابده در گستره فروافتادگی دزفول 

در اختیار خوانندگان قرار دهد.

شکل ۱. موقعیت میدان‌های نفتی موردمطالعه در فروافتادگی دزفول )با اندکی تغییرات ]3[(.
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شکل 2.ستون چینه‌شناسی ناحیه زاگرس ]5[.

2. ابزار و روش 
همان‌طـور کـه گفتـه شـد روش پیرولیـز راک ایـول در 
فعالیت‌های اکتشـافی بسیار کاربردی اسـت. پیرولیز یک روش 
حرارتـی بوده که بـا حرارت دادن مـاده آلی در غیاب اکسـیژن 
صـورت می‌گیـرد. در ایـن روش مقدار کمـی از نمونه‌های پودر 
شـده سـنگ در یک محیط اتمسـفری نیتروژن قـرار می‌گیرد. 
پارامترهای اندازه‌گیری ش�ده در آنالیز پیرولیز راک-ایول شامل 
S1 )مقدار هیدروکربن آزادشده در دمای 300 درجه سانتی‌گراد 

برحس�ب میلی‌گ�رم هیدروکرب�ن ب�ه گ�رم س�نگ(، S2 )مقدار 
هیدروکربن و ترکیبات اکسیژن‌داری که میان دمای 300 تا 650 
درجه سانتی‌گراد در اثر کراکینگ کروژن و ترکیبات سنگین‌تر 
ماننـد رزیـن و آسـفالتین آزاد می‌شـود، برحسـب میلی‌گـرم 
هیدروکربـن به گرم سـنگ(، S3 )ترکیبات حاوی اکسـیژن که 
در دمای 400 درجه سـانتی‌گراد تجزیه می‌شـوند نیز به‌صورت 
گاز CO2 آزاد می‌شود که به شکل پیک S3 و در واحد میلی‌گرم 
CO2 در هر گرم سنگ نمایش داده می‌شود(، Tmax )برحسب 

درجـه سـانتی‌گراد( و TOC )درصـد وزنی( اسـت. با اسـتفاده 
HI=100×S2/( از ای�ن پارامتره�ا می‌ت�وان اندی�س هی�دروژن
TOC(، اندیس اکس�یژن )OI=100×S3/TOC(، اندیس تولید 

))PI=S1/(S1/S2( و پتانسیل هیدروکربن‌زایی )PP=S1+S2( را 
.]31 32 و  محاسـبه کرد ]

در این مطالعه همانند سـایر آنالیزهای ژئوشـیمیایی، اولین 
مرحله، انتخاب و آماده‌سـازی نمونه‌ها است. در انتخاب نمونه‌ها 
سـعی شـد که موقعیت چاه‌ها و میادین انتخاب‌شـده به‌گونه‌ای 
باشـد که تمام گسـتره فروافتادگی دزفول را پوشش دهد. بدین 
منظـور تعداد 330 نمونه خـرده حفاری متعلق به سـازند پابده 
از 15 میدان جهت انجام آنالیزهای ژئوشیمیایی از پژوهش‌های 
گذشته جمع‌آوری شدند ]۳۰-۱۵[. این میادین شامل اهواز، نفت 
سـفید، آب تیمور، بند کرخه، مشتاق شـرقی، منصوری، مارون، 
زیلویی، مسجدسلیمان و پرسیاه در شمال فروافتادگی دزفول و 
میادین گچساران، آغاجاری، بینک، کیلور کریم و کرنج در جنوب 
فروافتادگی دزفول است. در )جدول 1( میانگین اطلاعات حاصل 

از پیرولیز راک-ایول نمونه‌ها نشان داده‌شده است.

3. نتایج و بحث 

بـا اسـتفاده از روش پیرولیـز راک-ایـول می‌تـوان توانایـی 
هیدروکربن زایی سنگ منشأ را با اندازه‌گیری پارامترهای مربوط 
به آن تفسـیر نمـود. قبل از انجام مطالعات ژئوشـیمیایی باید از 
عـدم آلودگی و یا آغشـتگی نمونه‌هـای موردمطالعـه اطمینان 
حاصـل کـرد. در صورت آلودگـی و یا آغشـتگی نمونه‌ها، نتایج 
حاصل از پیرولیز راک-ایول معتبر نخواهد بود. آغشتگی نمونه‌ها 
امکان دارد ناشـی از مهاجرت هیدروکربن از لایه‌ها و سازندهای 
عمیق‌تر یا آلودگی نمونه‌ها به مواد روغنی موجود در گل حفاری 
 TOC در مقابل S1 در زمان عملیات حفاری چاه باش�د. نم�ودار
برای تشـخیص هیدروکربن‌های برجا از هیدروکربن‌های نابرجا 
است ]33 و 11[. شیب این نمودار 1/5 است که معیار مناسبی 
برای تفکیک نمونه‌های برجا از نمونه‌های نابرجا است. بر اساس 
)شکل 3( بیشـتر نمونه‌های موردمطالعه از نوع برجا هستند. از 
مجمـوع 330 نمونه موردمطالعه برای سـازند پابـده، تعداد 40 
نمونه از میدان‌های اهواز و کرنج دارای آلودگی هستند، درنتیجه 

از ادامه مطالعه حذف شدند.

شکل 3.نمودار S1 در مقابل TOC جهت تعیین آلودگی 
نمونه‌های موردمطالعه
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جدول ۱. نتایج حاصل از آنالیز پیرولیز راک-اول بر روی نمونه‌های موردمطالعه ]30-15[

تعداد مقدارPPPITmaxOIHITOCS3S2S1منابع
موقعیت در میداننمونه

فروافتادگی
بیشینه53/730/694463365228/073/0536/1726/31

شمالاهواز۷۵میانگین19/320/36428/2294/32339/862/822/0810/988/34]۱۵و۱۶[
کمینه0/670/0531920820/51/50/50/15

بیشینه16/210/454336525463/11/514/51/71

شمالنفت سفید۱۳میانگین4/900/26426/61218/92256/531/101/294/140/76]17[
کمینه0/530/142044660/21/040/290/18
بیشینه44/360/53431519/095027/165/7135/978/39

شمالآب تیمور۴میانگین13/180/38361/5285/07233/342/492/7910/83/1]۱۸[
کمینه1/120/1929625/28990/491/220/530/47
بیشینه13/920/11433159/854490/762/8113/160/76

شمالبند کرخه۳میانگین9/090/07427113/58337/950/572/398/520/57]۱۸[
کمینه2/710/0542183/141750/312/182/40/31
بیشینه56/650/6643240/6546420/430/8736/2220/43

شمالمشتاق شرقی۳میانگین24/520/5442723/14272/9310/380/614/1410/38]۱۸[
کمینه5/920/3941911/161523/430/432/493/43
بیشینه27/420/594352675175/213/6324/812/96

شمالمنصوری۳۷میانگین6/980/32425/45144/83234/641/742/045/531/44]۱۹و۱۸[
کمینه1/540/0841650720/540/610/70/53
بیشینه34/270/524353085825/9-31/135/48

شمالمارون۱۰میانگین11/821/65-13/470/2042698/7358/32/48]۲۱و۲۰[
کمینه0/670/0141824850/34-0/460/1
بیشینه16/030/4443876210364/73/2613/775/03

شمالزیلویی۴۴میانگین5/390/20432230/4308/431/381/824/480/91]17[

کمینه0/60/141941710/20/620/410/14
بیشینه4/990/414323474161/031/913/530/75

شمالمسجدسلیمان۴میانگین2/990/23395/25147/5304/750/730/972/480/51]۲۲[
کمینه1/050/1293461130/350/261/050/42
بیشینه5/070/3944110283861/133/294/320/75

جنوبپرسیاه۴میانگین2/790/25435410/75272/250/731/832/240/54]۲۳[
کمینه1/10/15427892090/3210/670/35

بیشینه10/340/344322415582/895/528/931/81

جنوبگچساران۲۶میانگین5/060/20430/15120/69295/231/451/644/130/92]۲۴[
کمینه1/140/1242839470/260/440/760/38
بیشینه28/450/594374537245/213/0127/542/61

جنوبآغاجاری۶۲میانگین7/570/19427/24114/962891/931/646/680/89]۲۶و۲۵[
کمینه0/400/0141723630/200/10/320/02
بیشینه5/740/764369284331/446/033/921/87

جنوببینک۱۱میانگین2/700/39434332/542310/651/901/870/83]۲۷[
کمینه0/340/26431123350/230/70/080/23
بیشینه10/890/384392235212/26-8/742/15

جنوبکیلور کریم۲۲میانگین5/370/24435/04123/59361/681/14-4/261/11]۲۸[
کمینه0/960/11430401520/18-0/70/26
بیشینه35/130/464462335964/721/5822/3515/2

کرنج۱۲میانگین15/620/17436/2547454/412/541/1512/283/34]۳۰و۲۹[
کمینه1/240/0643261720/520/6110/24
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۳-۱. کمیت مواد آلی 
مقـدار مواد آلی در سـنگ‌ها به‌طورمعمول به‌صورت مقدار 
کل مـاده آلی اندازه‌گیری می‌شـود که به‌صـورت درصد وزنی 
بیـان می‌شـود ]۳۴[. بـر اسـاس طبقه‌بنـدی پتـرز و کاسـا، 
نمونه‌های با مقدار کل ماده آلی )TOC( کمتر از 0/5، 0/5-1، 
2-1، 4-2 و بیشـتر از 4 درصـد وزنـی ازلحـاظ غنـای مـاده 
آلـی به ترتیب در محـدوده‌ی ضعیف، متوسـط، خوب، خیلی 
خـوب و عالی قـرار می‌گیرنـد]۳۴[. در )جـدول 1( داده‌های 
حاصـل از پیرولیـز راک-ایـول بر روی سـازند پابـده به‌عنوان 
سـنگ منشـأ احتمالـی در گسـتره فروافتادگی دزفول نشـان 
داده‌شـده اسـت. میزان این پارامتر در نمونه‌های موردمطالعه 
گسـتره فروافتادگـی دزفـول از 0/18 تـا 20/43 درصد وزنی 
متغیر اسـت که نشان از قرارگیری این سـازند ازلحاظ کمیت 
مـواد آلـی در محـدوده ضعیـف تا خیلـی خوب اسـت. حدود 
60 درصـد از نمونه‌هـای سـازند پابـده دارای TOC بالاتـر از 
1 درصد وزنی هسـتند. میانگین میـزان TOC در میدان‌های 
موردمطالعه 1/73 درصد وزنی بوده که نشـان می‌دهد سازند 
پابده در گستره فروافتادگی دزفول دارای محدوده‌ی پتانسیل 
هیدروکربن‌زایـی خـوب اسـت. میانگیـن TOC در شـمال 
فروافتادگی دزفـول 1/83 درصد وزنی و این میزان در جنوب 
فروافتادگی دزفول 1/62 درصد وزنی اسـت که نشان می‌دهد 
وضعیـت مقـدار TOC در شـمال فروافتادگی دزفـول اندکی 
بهتر است. بالاترین مقدار TOC مربوط به میدان‌های مشتاق 
شرقی، آب تیمور، مارون و اهواز در شمال فروافتادگی دزفول 
و میدان کرنج و آغاجاری در جنوب فروافتادگی دزفول اسـت. 
در مقابل کمترین مقدار TOC مربوط به میدان‌های پرسـیاه، 
مسجدسـلیمان و بندکرخـه در شـمال فروافتادگـی دزفول و 

میدان بینک در جنوب فروافتادگی دزفول است.

میزان S2 آزادشده در پیرولیز راک-ایول متغیر خوبی برای 
بررسی پتانسیل هیدروکربن‌زایی نمونه‌های موردمطالعه است. 
بر اساس نظر بوردناو ]۳۵[، درصورتی‌که مقدار S2 در پیرولیز 
راک-ایـول کمتـر از 4 میلی‌گـرم هیدروکربـن بر گرم سـنگ 
باشد، نشان‌دهنده سنگ منشائی با پتانسیل هیدروکربن‌زایی 
پایین اسـت و در حالتـی که این مقدار بیشـتر از 4 میلی‌گرم 
هیدروکربن بر گرم سـنگ باشد نشان‌دهنده سنگ منشائی با 
 S2 پتانسـیل هیدروکربن‌زایی بالا اسـت]۳۲[. میانگین مقدار
در نمونه‌هـای موردمطالعه در شـمال فروافتادگی دزفول 6/1 
میلی‌گـرم هیدروکربن بر گرم سـنگ و در جنوب فروافتادگی 
دزفـول 5/7 میلی‌گـرم هیدروکربـن بـر گرم سـنگ بـوده که 
نمایشی از سنگ منشأ با پتانسیل هیدروکربن‌زایی بالا است.

مقادیر TOC به‌تنهایی برای ارزیابی پتانسیل هیدروکربن‌زایی 
کافی نیست. در کنار مقادیر TOC از پارامترهای S1+S2 )اندیس 
تولید( یا S2 حاصل از پیرولیز راک-ایول برای تعیین کمیت مواد 
آلی اسـتفاده شـد )شـکل 4 و 5( ]۳۷-۳۴[. روند تغییرات این 
نمودارهـا نتایـج TOC را تأیید می‌کند و نشـان‌دهنده برقراری 
یک رابطه مسـتقیم در منطقه موردمطالعه اسـت. با استفاده از 
نمودار تغییرات مقادیر HI در برابر TOC می‌توان میزان کیفیت 
و غنـای هیدروژن و نـوع هیدروکربن تولیدی را مشـخص کرد 
]38[. بـا توجه به این نمودار بیشـتر نمونه‌های سـازند پابده در 
گسـتره فروافتادگی دزفول دارای پتانسیل تولید نفت هستند و 

در محدوده نفت باکیفیت متوسط قرارگرفته‌اند )شکل 6(.

شکل 4.نمودار S1 + S2 در برابر TOC برای تعیین توان 
هیدروکربن‌زایی در نمونه‌های موردمطالعه

شکل 5. نمودار S2 در برابر TOC جهت شناسایی نوع کروژن در 
نمونه‌های موردمطالعه

شکل 6. نمودار HI در مقابل TOC جهت تعیین نوع هیدروکربن 
تولیدی در نمونه‌های موردمطالعه
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۳-۲. کیفیت مواد آلی 
مقدار و کیفیت هیدروکربنی که سـنگ منشأ تولید می‌کند 
وابسـته به نوع ماده آلی یا کروژن موجود در آن است. نوع کروژن 
موجود در یک سـازند وابسته به شرایط رسـوب‌گذاری آن سازند 
اسـت. شناسـایی انواع کروژن سنگ‌های منشـأ از اهمیت بالایی 
برخوردار اسـت که بر اسـاس اندیس هیـدروژن صورت می‌گیرد 
]39[. اندیـس هیدروژن یک متغیر کلیدی برای ارزیابی سـنگ 
منشـأ و تعیین نـوع کروژن اسـت. بر اسـاس معیارهـای در نظر 
گرفته‌شده توسط پیترز و کاسـا]34[، اندیس هیدروژن بیشتر از 
600 میلی‌گرم هیدروکربن بر گرم سنگ نشان‌دهنده کروژن نوع 
I و مقدار اندیس هیدروژن بین 300 تا 600 میلی‌گرم هیدروکربن 
بر گرم سـنگ معرف کروژن نوع II اسـت. اندیس هیدروژن بین 
200 تا 300 میلی‌گرم هیدروکربن بر گرم سـنگ معرف کروژن 
نوع II/III، اندیس هیدروژن بین 50 تا 200 میلی‌گرم هیدروکربن 
بر گرم سـنگ کـروژن نوع III و مقـدار اندیس هیـدروژن کمتر 
از 50 معـرف کروژن نوع IV اسـت. بر اسـاس نظریه پیترز]32[، 
سنگ‌هایی که اندیس هیدروژن در آن‌ها بیشتر از 300 میلی‌گرم 
هیدروکربن بر گرم سنگ است غالباً تولید نفت می‌کنند. این در 
حالی اسـت که سـنگ‌های دارای اندیس هیـدروژن بین 150 تا 
300 میلی‌گرم هیدروکربن بر گرم سـنگ نفت و گاز تولید کرده 
و سـنگ‌های دارای اندیس هیدروژن بیـن 50 تا 150 میلی‌گرم 

هیدروکربن بر گرم سنگ به‌طور عمده گاز تولید می‌کنند.

اندیـس هیـدروژن برای نمونه‌هـای موردمطالعه در گسـتره 
فروافتادگی دزفول در محدوده 35 تا 1036 قرارگرفته‌اند. مقدار 
میانگین اندیس هیدروژن برای سازند پابده در شمال فروافتادگی 
دزفـول 281 و در جنـوب فروافتادگـی دزفـول 305 برحسـب    
HC/gTOC اسـت. برای تعیین نوع مواد آلی برای سازند پابده 

 )OI( در مقابل اندیس اکسیژن )HI( از نمودار اندیس هیدروژن
و اندیس هیدروژن )HI( در مقابل Tmax اسـتفاده شـد )شـکل 
7 و 8( ]41 و 40، 11[. نتایـج نمودارهـای موردمطالعه نشـان 
می‌دهـد، سـازند پابـده در گسـتره فروافتادگـی دزفـول دارای 
کروژن‌های نوع II و III به‌صورت جدا و همچنین مخلوطی از دو 
نوع کروژن نامبرده هستند. نتایج نشان می‌دهد سازند پابده در 

صورت داشتن بلوغ مناسب، توانایی تولید هیدروکربن را دارد.

بر اساس نظر اسـپیتاله و همکاران ]42[، کروژن نوع I دارای 
منشـأ دریاچه‌ای بوده و می‌تواند طی پیرولیز تـا 80 درصد وزنی 
هیدروکربن تولید نماید. کروژن نوع II دارای منشـأ دریایی است 
که می‌تواند 50 تا 60 درصد وزنی هیدروکربن تولید کند. کروژن 
نوع III بیشـتر مواد چوبی با منشـأ قاره‌ای است که می‌تواند 15 
تـا 30 درصـد هیدروکربن تولیـد نماید. همچنین نـوع مواد آلی 

 TOC در مقابل S2 موجود در سـنگ منشأ با اسـتفاده از نمودار
نیز تعیین می‌شـود )شکل 9(]32[. بر پایه نظر لنگفورد و بلانک 
 mgHC/والرون]43[، خطـی که در محدوده اندیس هیـدروژن
gTOC 700 قـرار دارد به‌صورت جداکننـده کروژن‌های نوع I و 

mgHC/ است و خط دیگری که در محدوده اندیس هیدروژن II
 III و II 200 دیده می‌شـود مرز جداکننده کروژن نـوع gTOC

اسـت. نمودار TOC در مقابل S2 نیز نتایج به‌دست‌آمده را تأیید 
می‌کند. مقایسه نوع کروژن‌ها در گستره فروافتادگی دزفول نشان 
 II می‌دهـد کـه در جنـوب فروافتادگی دزفـول کروژن‌هـای نوع
نسبت به شمال فروافتادگی دزفول بیشتر است )شکل 10(. تنوع 
کروژن‌های سـازند پابده در گسـتره فروافتادگی دزفول می‌تواند 
حاکی از نهشته‌شدن این سازند در شرایط بسیار متغیری ازلحاظ 

محیط رسوب‌گذاری و پیشروی و پسروی سطح آب دریا باشد.

شکل 7. نمودار HI در مقابل OI در نمونه‌های موردمطالعه

شکل 8. نمودار HI در مقابل Tmax در نمونه‌های موردمطالعه

شکل 9. نمودار S2 در مقابل TOC در نمونه‌های موردمطالعه
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شکل 10. مقایسه پراکندگی کروژن‌ها برای نمونه‌های موردمطالعه در گستره فروافتادگی دزفول

3-۳. بلوغ حرارتی 

برای تعیین میزان بلوغ کروژن یا مواد آلی در سنگ‌های 
منشـأ احتمالـی برای سـازند پابـده در گسـتره فروافتادگی 
 Tmax مقابـل  در   )PI( تولی�د  اندی�س  نم�ودار  از  دزف�ول 
اسـتفاده شـد ]36[. در روش پیرولیـز راک-ایـول، مقادیـر 
Tmax کمتر از 435 درجه سـانتی‌گراد شاخص کروژن نابالغ 

بوده و مقادیر بیشـتر از 460 درجه سانتی‌گراد پایان پنجره 
نفتی و شـروع پنجره گازتر اسـت]32 و 31[. مقادیر اندیس 
تولیـد بیشـتر از 0/65 بیانگـر مرحله‌ی فوق بالـغ و مقادیر 
کمتـر از 0/4 بیانگـر نابالـغ بـودن مـواد آلی اسـت]44[. با 
توجـه به نمـودار Tmax در برابر PI، نمونه‌های سـازند پابده 
در گسـتره فروافتادگـی دزفـول در مرحله‌ی نابالـغ تا اوایل 
پنجـره نفتـی قرارگرفته‌انـد )شـکل 11(. مقـدار Tmax در 
سـازند پابـده در میدان‌های نفتـی موردمطالعه در گسـتره 
فروافتادگـی دزفـول در محدوده 293 درجه سـانتی‌گراد تا 
441 درجه سـانتی‌گراد قرارگرفته‌انـد. میانگین این پارامتر 
در گستره فروافتادگی دزفول 427 درجه سانتی‌گراد است. 
کمتریـن مقـدار Tmax مربـوط بـه میدان‌هـای آب‌تیمـور و 
مسجدسـلیمان در شـمال فروافتادگی دزفول است. با توجه 
بـه مقادیـر Tmax اکثـر نمونه‌هـای سـازند پابده در گسـتره 
فروافتادگـی دزفـول وارد پنجره نفتی نشـده‌اند و عمدتاً در 
انتهـای مرحله دیاژنـز قرارگرفته‌اند. تنهـا حدود 15 درصد 
از نمونه‌هـای موردمطالعـه در محـدوده اوایل پنجـره نفتی 
واقع‌شـده‌اند. اکثر نمونه‌هـای قرارگرفتـه در محدوده اوایل 
پنجـره نفتی مربـوط به میدان‌های واقع در قسـمت جنوبی 
فروافتادگـی دزفـول جنوبی و میدان‌های واقع در شـمال و 

مرکز فروافتادگی دزفول شـمالی هستند. 

شکل 11. نمودار اندیس هیدروکربن‌زایی )PI( در برابر Tmax جهت 
تعیین بلوغ حرارتی نمونه‌های موردمطالعه

3-4. رخساره آلی و محیط رسوب‌گذاری 

رسـوب‌گذاری  محیـط  و  آلـی  رخسـاره  تعییـن  بـرای 
نمونه‌هـای سـازند پابـده از نمـودار جونـز ]45[ یـا نمودار 
اسـت     استفاده‌شـده   OI برابـر  در   HI تغییـرات  بررسـی 
)شـکل 12(. در ایـن نمودار محـدوده A: محیط دریاچه‌ای 
شـدیداً احیایـی، محـدوده AB: محیط دریایـی پیش‌رونده 
احیایی، محدوده B: محیط‌های دریایی یا دریاچه‌ای نسـبتاً 
احیایـی، محدوده BC: محیط‌هـای دارای مواد آلی دریایی 
و قاره‌ای و رسوب‌گذاری سـریع در شرایط نسبتاً اکسیدان، 
محـدوده C: محیط‌های با سـرعت رسـوب‌گذاری متوسـط 
در شـرایط احیایـی، محـدوده CD: محیط‌هـای عمیـق در 
مجاورت نقطـه کوهزایی و محـدوده D: محیط‌های قاره‌ای 
به‌شـدت اکسـیدان هسـتند]۴۵[. همان‌گونـه کـه در ایـن 
شـکل مشاهده می‌شـود، نمونه‌های سـازند پابده در گستره 
فروافتادگی دزفـول در یک محدوده‌ی وسـیعی از محدوده 

B تا محدوده CD مشـاهده می‌شوند.
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شکل 12. نمودار HI در مقابل OI جهت تعیین رخساره‌های آلی و 
محیط رسوب‌گذاری برای نمونه‌های موردمطالعه

نمودار HI در برابر TOC ]46[ شـرایط متغیر محیطی در 
اثر پیشروی و پسروی‌های سطح آب دریا در زمان نهشته شدن 
را نشان می‌دهد. با افزایش شاخص هیدروژن، مقدار TOC نیز 
افزایش می‌یابد به‌طوری‌که رابطه مستقیمی را با یکدیگر نشان 
می‌دهند؛ این امر نشـان‌دهنده بالا بودن سطح نسبی آب دریا، 
حفظ ماده آلی در شرایط احیایی و نشان از پیشروی سطح آب 
دریا اسـت. در زمان پس‌روی، سـطح نسـبی آب دریا و مقادیر 
TOC و HI پایین اسـت. بر این اساس نمونه‌های سازند پابده 

در گستره فروافتادگی دزفول، متغیر بودن شرایط محیطی در 
اثر پیشـروی و پسـروی‌های سـطح آب دریا را در زمان نهشته 
شـدن نشـان می‌دهند. بنابراین تنوع رخسـاره‌های آلی و نوع 
کروژن‌ه�ای س�ازند پاب�ده )II، III و II/III( با منشـأ دریایی، 
خشکی و مخلوطی از این دو در زمان رسوب‌گذاری این سازند 

قابل توجیه است )شکل 13( ]25[.

شکل 13. نمودار HI در مقابل TOC به‌منظور تعیین تغییرات سطح 
آب دریا برای نمونه‌های موردمطالعه

4. نتیجه‌گیری 
سـازند پابـده از مهم‌تریـن سـنگ منشـأهای احتمالی در 
دوره‌هـای ترشـیاری و کرتاسـه در حوضـه رسـوبی زاگـرس 
به‌حسـاب مـی‌رود. در ایـن پژوهـش اطلاعات پیرولیـز راک-
ایـول 330 نمونه از 15 میدان در گسـتره فروافتادگی دزفول 

 HI و TOC مـورد ارزیابـی ژئوشـیمیایی قـرار گرفت. مقـدار
نمونه‌هـا به ترتیب در بازه 0/18 تـا 20/43 درصد وزنی و 35 
تا 1036 متغیر اسـت. حـدود 60 درصد از نمونه‌های سـازند 
پابـده دارای TOC بالاتـر از 1 درصد وزنی هسـتند. میانگین 
میـزان TOC در میدان‌هـای موردمطالعـه 1/73 درصد وزنی 
بـوده که نشـان‌دهنده محـدوده‌ی پتانسـیل هیدروکربن‌زایی 
خـوب بـرای سـازند پابـده اسـت. پتانسـیل هیدروکربن‌زایی 
سـازند پابـده در گسـتره فروافتادگی دزفول ضعیـف تا خیلی 
خوب اسـت. بر اسـاس تغییرات میزان PI، HI و Tmax نشـان 
می‌دهـد کـه سـازند پابـده دارای وضعیـت نابالغ بـوده و تنها 
حـدود 15 درصد از نمونه‌هـای موردمطالعه در محدوده اوایل 
پنجره نفتی واقع‌شـده‌اند. این سـازند در منطقـه موردمطالعه 
دارای کروژن‌هـای نوع II، III و مخلوطـی از کروژن‌های نوع 
II/III اسـت و در صورت بالغ شدن این سـازند توانایی تولید 
نفت و گاز را خواهد داشـت. مقایسـه نوع کروژن‌ها در گستره 
فروافتادگـی دزفـول نشـان‌دهنده فراوانی بیشـتر کروژن‌های 
نوع II در فروافتادگی دزفول جنوبی نسـبت به شـمال اسـت. 
مطالعه شـرایط رسـوبی سـازند پابده در گسـتره فروافتادگی 
دزفول نشـان می‌دهد که این سازند در یک محدوده‌ی بسیار 
متغیری ازلحاظ محیط رسـوب‌گذاری و در شـرایط پیشروی 
و پسـروی‌های متعـدد سـطح آب دریا نهشـته شـده اسـت و 
بنابراین تنوع کروژن‌های سازند پابده در این منطقه بر اساس 
شـرایط نهشته‌شـدن قابـل توجیه اسـت. درمجمـوع می‌توان 
نتیجه گرفت سازند پابده در گستره فروافتادگی دزفول سنگ 
منشائی با پتانسیل هیدروکربن‌زایی مناسب است اما به مقدار 
بلوغ حرارتی موردنیاز جهت تولید هیدروکربن نرسـیده است. 
همچنین این مطالعه نشان می‌دهد که سازند پابده در گستره 
فروافتادگـی دزفـول نمی‌توانـد به‌عنـوان سـنگ منشـأ اصلی 

محسوب شود.

مراجع:

[1].	 Alavi, M., 2007. Structures of the Zagros 
fold-thrust belt in Iran. American Journal of 
science, 307(9), pp.1064-1095.

[2].	 Kiani, A., Saberi, M.H., ZareNezhad, B. 
and Mehmandosti, E.A., 2022. Reservoir 
zonation in the framework of sequence 
stratigraphy: A case study from Sarvak 
Formation, Abadan Plain, SW Iran. Journal 
of Petroleum Science and Engineering, 



ســــــال نهم . جلد پانزدهم . شـــماره اول .تابستان  ۱۴۰۱

35

ن
ا
ر

ای
ز  

ا
  گ
ی

س
د

ن
ه

  م
ه

ری
ش

ن

208, p.109560.

	.[3 مطیعـی، ه. 1372، زمین‌شناسـی ایـران، چینه‌شناسـی [
زاگرس. سازمان زمین‌شناسی کشور، 536 صفحه.

[4].	 James, G.A. and Wynd, J.G., 1965. 
Stratigraphic nomenclature of Iranian oil 
consortium agreement area. AAPG bulletin, 
49(12), pp.2182-2245.

[5].	 Bordenave, M.L., 2002, March. The Middle 
Cretaceous to Early Miocene petroleum 
system in the Zagros domain of Iran, and 
its prospect evaluation. In AAPG annual 
meeting, 6, pp. 1-9.

	.[6 کمالی، م. ر، معماریانی، م. و جعفری درگاهی، ه، 1390. [
مطالعه ویژگی‌های ژئوشیمیایی هیدروکربن‌های مخازن 
ایلام و سروک در میادین مارون و کوپال، مجله پژوهش 

نفت، شماره 66، صفحه 33-23.

[7].	 Mouthereau, F., Lacombe, O. and Vergés, 
J., 2012. Building the Zagros collisional 
orogen: timing, strain distribution and 
the dynamics of Arabia/Eurasia plate 
convergence. Tectonophysics, 532, pp.27-
60.

[8].	 England, W.A., 2007. Reservoir 
geochemistry—A reservoir engineering 
perspective. Journal of Petroleum Science 
and Engineering, 58(3-4), pp.344-354.

[9].	 Alizadeh, B., Adabi, M. and Tezheh, 
F., 2007. Oil-oil correlation of Asmari 
and Bangestan reservoirs using gas 
chromatography and stable isotopes in 
Marun oilfield, SW Iran, Iran. J. Sci. 
Technol. Trans. A Sci., 31(3), pp. 241–253.

[10].	Peters, K.E. and Fowler, M.G., 2002. 
Applications of petroleum geochemistry 
to exploration and reservoir management. 
Organic Geochemistry, 33(1), pp.5-36.

[11].	Hunt, J.M., 1996. Petroleum geochemistry 
and geology. WH Freeman and Co. New 

York, 621.

[12].	Behar, F., Beaumont, V. and Penteado, 
H.D.B., 2001. Rock-Eval 6 technology: 
performances and developments. Oil & Gas 
Science and Technology, 56(2), pp.111-134.

آقانباتی، ع. زمین‌شناسـی ایران، سازمان زمین‌شناسی و 13].[	
اکتشاف معدنی کشور، 586.

[14].	Alizadeh, B., Sarafdokht, H., Rajabi, 
M., Opera, A. and Janbaz, M., 2012. 
Organic geochemistry and petrography 
of Kazhdumi (Albian–Cenomanian) and 
Pabdeh (Paleogene) potential source rocks 
in southern part of the Dezful Embayment, 
Iran. Organic geochemistry, 49, pp.36-46.

[15].	Karimi, A.R., Rabbani, A.R. and Kamali, 
M.R., 2016. A bulk kinetic, burial history 
and thermal modeling study of the Albian 
Kazhdumi and the Eocene-Oligocene 
Pabdeh formations in the Ahvaz anticline, 
Dezful Embayment, Iran. Journal of 
Petroleum Science and Engineering, 146, 
pp.61-70.

[16].	Rabbani, A.R. and Bagheri Tirtashi, R., 
2010. Hydrocarbon source rock evaluation 
of the super giant Ahwaz oil field, SW Iran. 
Australian Journal of Basic and Applied 
Sciences, 4(5), pp.673-686.

[17].	Karimi, A.R., Rabbani, A.R., Kamali, M.R. 
and Heidarifard, M.H., 2016. Geochemical 
evaluation and thermal modeling of the 
Eocene–Oligocene Pabdeh and Middle 
Cretaceous Gurpi Formations in the 
northern part of the Dezful Embayment. 
Arabian Journal of Geosciences, 9(5), p.1-
16.

[18].	Maleki, A., Saberi, M.H., Moallemi, S.A. 
and Jazayeri, M.H., 2021. Evaluation of 
hydrocarbon generation potential of source 
rock using two-dimensional modeling of 



ســــــال نهم . جلد پانزدهم . شـــماره اول . تابستان  ۱۴۰۱

36

ن
ا
ر

ای
ز  

ا
  گ
ی

س
د

ن
ه

  م
ه

ری
ش

ن

sedimentary basin: a case study in North 
Dezful Embayment, Southwest Iran. 
Journal of Petroleum Exploration and 
Production Technology, 11, (7), pp. 2861–
2876.

علیـزاده، ب، جنت مکان، ن، قلاوند، ه. و حیدری فرد، م. 19].[	
ح. 1392. مطالعـه ژئوشـیمیایی و تأثیر تغییرات محیط 
رسـوبی بر پتانسیل هیدروکربنی سـازند پابده در میدان 
نفتی منصوری، مجله زمین‌شناسی نفت ایران شماره 4، 

صفحه 22-1.

[20].	Mehmandosti, E.A., Adabi, M.H., Bowden, 
S.A. and Alizadeh, B., 2015. Geochemical 
investigation, oil–oil and oil–source rock 
correlation in the Dezful Embayment, 
Marun Oilfield, Zagros, Iran. Marine and 
Petroleum Geology, 68, pp.648-663.

[21].	Abdideh M. and Yazdanpanah E. A., 2020. 
The geochemical analysis and hydrocarbon 
generation potential of source rocks from 
upper Cretaceous to Eocene sedimentary 
sequences (southwest Iran), Energy Sources, 
PART A: RECOVERY, UTILIZATION, 
AND ENVIRONMENTAL EFFECTS, 
1-12.

موسـوی، م، امیـری بختیار، ح، شایسـته، م، عبدل زاده، 22].[	
س، غالم آل احمد، م. و مسـلم زاده، ن. 1390. مطالعه 
و بررسـی سـنگ‌های منشـأ احتمالـی در میـدان نفتی 
مسجدسـلیمان بـه روش پیرولیز و مدل‌سـازی حرارتی، 
مجله پژوهش‌های چینه نگاری و رسوب‌شناسـی، سـال 

بیست و هفتم، شماره 45، صفحه 84-65.

موسـوی، م، عبـدل زاده، س، کمالی، م. ر، شایسـته، م، 23].[	
احمـدی، ا. و کعبـی مفـرد، ا. 1391. ژئوشـیمی آلـی 
سنگ‌های منشأ کرتاسه بالایی )سازند گورپی( و پالئوژن 
)سـازند پابده( در میدان نفتی پرسـیاه، شـمال باختری 
ایـذه، مجله پژوهش‌های چینه نگاری و رسوب‌شناسـی، 

شماره 49، صفحه 24-1.

[24].	Safaei-Farouji, M., Kamali, M.R., 
Rahimpour-Bonab, H., Gentzis, T., Liu, 
B. and Ostadhassan, M., 2021. Organic 

geochemistry, oil-source rock, and oil-oil 
correlation study in a major oilfield in the 
Middle East. Journal of Petroleum Science 
and Engineering, p.109074.

ارزیابـی 25].[	 ر. 1397.  ا.  کریمـی،  و  م.  کـردی،  ز،  اورک، 
ژئوشـیمیایی و گسـترش رخساره‌های آلی سـازند پابده 
در سواحل شمال غربی خلیج‌فارس و جنوب فروافتادگی 
دزفـول بـا اسـتفاده از تجزیه‌وتحلیـل راک- اول، مجلـه 
پژوهش‌های چینه نگاری و رسوب‌شناسـی، سـال سی و 

چهارم، شماره 72، صفحه 108-95.

عدالتـی منـش، ن، کدخدائـی، ع، علیـزاده، ب، حیدری 26].[	
فـرد، م. ح. و خانـی، ب. 1393. مطالعـه ژئوشـیمیایی 
سنگ‌های منشأ نفت در میدان نفتی آغاجاری بر اساس 
داده‌هـای راک ایـول، مجله پژوهش‌هـای چینه نگاری و 
رسوب‌شناسی، سال سی‌ام، شماره 57، صفحه 102-87.

کرمی، آ، کمالی، م. ر، معماریانی، م. و حسینی، ا. 1396. 27].[	
بررسـی خصوصیـات ژئوشـیمیایی و ارزیابـی پتانسـیل 
هیدروکربن زایی سـازندهای گورپـی و پابده در تعدادی 
از میادیـن واقـع در شـمال غـرب خلیج‌فـارس، مجلـه 
زمین‌شناسـی نفت ایران، سال هفتم، شماره 13، صفحه 

.77-63

ارزیابـی 28].[	  .1390 ه.  دخـت،  صـراف  و  ب.  علیـزاده، 
ژئوشـیمیایی سـازندهای سـنگ منشـأ در میدان نفتی 
کیلورکریم، جنوب غرب ایران، مجله زمین‌شناسـی نفت 

ایران، شماره 2، صفحه 126-109.

[29].	Soleimani, B. and Zamani, F., 2015. 
Preliminary petroleum source rock 
evaluation of the Asmari–Pabdeh 
reservoirs, Karanj and Parsi oil fields, 
Zagros, Iran. Journal of Petroleum Science 
and Engineering, 134, pp.97-104.

صابـری، ف، حسـینی بـرزی، م. و اپـرا، ع. 1399. تأثیر 30].[	
کانی‌های رسـی بر مهاجرت اولیه هیدروکربن در سـنگ 
منشـأ پابده، میـدان نفتی کرنـج، مجله رسوب‌شناسـی 

کاربردی، دوره 8، شماره 16، صفحه 54-45.

[31].	Espitalié, J. Laporte, J. L. Madec, M. 
Marquis, F. Leplat, P. and Paulet, J. 1977. 
Méthode rapide de caractérisation des 



ســــــال نهم . جلد پانزدهم . شـــماره اول .تابستان  ۱۴۰۱

37

ن
ا
ر

ای
ز  

ا
  گ
ی

س
د

ن
ه

  م
ه

ری
ش

ن

roches mètres, de leur potentiel pétrolier et 
de leur degré d’évolution. Rev. Inst. Fr. Pet, 
32(1), pp.23-42.

[32].	Peters, K.E., 1986. Guidelines for 
evaluating petroleum source rock using 
programmed pyrolysis. AAPG bulletin, 
70(3), pp.318-329.

[33].	Smith, J.T., 1994. Petroleum System Logic 
as an Exploration Tool in a Frontier Setting, 
AAPG Mem. 60, pp. 25–49.

[34].	Peters, K.E. and Cassa, M.R., 1994. Applied 
source rock geochemistry, Pet. Syst. - from 
source to trap, pp. 93–120.

[35].	Bordenave, M.L., 1993. Applied petroleum 
geochemistry.

[36].	Dembicki, H., 2016. Practical petroleum 
geochemistry for exploration and 
production. Elsevier.

[37].	Huang, B., Xiao, X. and Zhang, M., 2003. 
Geochemistry, grouping and origins of 
crude oils in the Western Pearl River Mouth 
Basin, offshore South China Sea. Organic 
Geochemistry, 34(7), pp.993-1008.

[38].	Jackson, K.S., Hawkins, P.J. and Bennett, 
A.J.R., 1980. Regional facies and 
geochemical evaluation of the southern 
Denison Trough, Queensland. The APPEA 
Journal, 20(1), pp.143-158.

[39].	Tissot, P.B. and, Welte, D.H.1984. 
Petroleum formation and occurrence. 
Springer-verlag, Berlin, Heidelberg.

[40].	Lafargue, E., Marquis, F. and Pillot, 
D., 1998. Rock-Eval 6 applications in 
hydrocarbon exploration, production, 
and soil contamination studies. Revue de 
l’institut français du pétrole, 53(4), pp.421-
437.

[41].	Saberi, M.H., Rabbani, A.R. and Ghavidel-

syooki, M., 2016. Hydrocarbon potential 
and palynological study of the Latest 
Ordovician–Earliest Silurian source rock 
(Sarchahan Formation) in the Zagros 
Mountains, southern Iran. Marine and 
Petroleum Geology, 71, pp.12-25.

[42].	Espitalié, J., Deroo, G. and Marquis, 
F., 1985. La pyrolyse Rock-Eval et ses 
applications. Deuxième partie. Revue de 
l’Institut français du Pétrole, 40(6), pp.755-
784.

[43].	Langford, F.F. and Blanc-Valleron, M.M., 
1990. Interpreting Rock-Eval pyrolysis data 
using graphs of pyrolizable hydrocarbons 
vs. total organic carbon. AAPG bulletin, 
74(6), pp.799-804.

[44].	Peters, K.E. and Moldowan, J.M., 1993. 
The biomarker guide: interpreting 
molecular fossils in petroleum and ancient 
sediments. Pretice-Hall, Englewood Cliffs, 
NJ, pp363.

[45].	Jones, R.W., 1987. Organic facies, In J. 
Brooks and D. Welte (eds.), Advances 
in petroleum geochemistry. London: 
Academic Press, V. 2.

[46].	Dean W.E. Arthur M.A. and Clatpool G.E. 
1986. Depletion of 13C in Cretaceous 
marine organic matter: source, diagenetic, 
or Mineralogists, New Orleans, 263-282.



ســــــال نهم . جلد پانزدهم . شـــماره اول . تابستان  ۱۴۰۱

38

ن
ا
ر

ای
ز  

ا
  گ
ی

س
د

ن
ه

  م
ه

ری
ش

ن

Evaluation of Hydrocarbon Generation 
Potential of the Pabdeh Formation as 
a Probable Source Rock across Dezful 

Embayment, Southwestern Iran

Ashkan Maleki1*, Zeynab Orak2, Arad Kiani3

1.	 M. Sc, Faculty of Petroleum Engineering, Semnan University, Semnan, Iran

2.	 M. Sc, Faculty of Earth Sciences, Shahrood University of Technology, Shahrood, Iran

3.	 PhD Student, Faculty of Petroleum Engineering, Amirkabir University of Technology, Tehran, Iran

*Corresponding Author, Email Address: ashkanmaleki@semnan.ac.ir

Abs‌tract

Due to its petrological and geochemical characteristics, the Pabdeh Formation has been 
acknowledged as a probable source rock across the Dezful Embayment, southwestern 
Iran. The present research investigates the hydrocarbon generation potential of the 
Pabdeh Formation through study of distribution of the organic matter (OM) content in 
terms of quantity, quality, and maturity over the study area. For this purpose, Rock-Eval 
pyrolysis was conducted on a total of 330 samples taken from 15 fields in the study area, 
with the results subjected to geochemical evaluations. Our findings show that, in the 
Dezful Embayment, the Pabdeh Formation contains Type-II, Type-III, and mixed-type (II 
and III) kerogens and exhibits poor to very good oil generation potential. In terms of the 
OM maturity, the kerogens were found to be immature to early oil generation window. 
Investigation of organic facies reflected variable conditions of the depositional area and 
frequent changes in the mean sea level. To sum up, the results show that, as far as the 
Dezful Embayment is concerned, the Pabdeh Formation is yet to achieve an adequate 
degree of maturity for generating hydrocarbon.

Keywords: Hydrocarbon Generation Potential, Rock-Eval Pyrolysis, Depositional 
Environment, Kerogen, Source Rock, Dezful Embayment
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چکیده

متانول یکی از چهار ماده شیمیایی اساسی در کنار اتیلن، پروپیلن و آمونیاک است که برای تولید سایر محصولات 
از  وابسته است. یکی   ،)CO2 و   CO، H2 از  به گاز سنتز )مخلوطی  تولید صنعتی متانول  استفاده می‌شود.  شیمیایی 
روش‌های تولید هیدروژن از منابع تجدید پذیر و آلی، هیدروژن سبز است که تحقیقات در این زمینه به‌عنوان یک سوخت 
تجدید پذیر درحال‌توسعه است. دی‌اکسید کربن )CO2( به‌عنوان یک گاز گلخانهای و عامل اصلی تغییرات اقلیم جهانی 
است که با استفاده از مطالعات انجام‌شده، عملیات جذب و بازیافت آن به محصولات و سوختهای باارزش در حال انجام 
است. یکی از روش‌های کاهش CO2 تولید متانول است. در این مطالعه، با استفاده از روش آزمایشگاهی نانو فوتوکاتالیست 
و نور UV )روش تجدید پذیر(، گاز سنتز با ترکیب آب و هیدروکربن تولید گردید. نتایج آزمایشگاهی نشان می‌دهد با 
تخریب 85/3 درصد هیدروکربن موجود در آب، کارایی نانوفوتوکاتالیست کرومات مس بر پایه اکسید تیتانیوم در تولید 
گاز سنتز حدود 14 درصد بیشتر از نانو فوتوکاتالیست اکسید تیتانیوم است. علاوه بر این، فاز کریستالی و ساختار ماده، 
مورفولوژی و ترکیب شیمیایی آن با استفاده از اندازه‌گیری‌های TEM/EDS ،XRD ،SEM/EDS و XPS مورد آزمایش 
و مورد آنالیز قرار گرفت. این روش کاتالیستی به دلیل کاهش انتشار گازهای گلخانه‌ای و آثار زیست‌محیطی در جهت 
تولید یک سوخت پاک می‌تواند حائز اهمیت باشد. یکی از کاربردهای متانول در خوراک واحد MTBE، جهت افزایش عدد 
اکتان بنزین است. همچنین، پیشنهاد می‌شود در آینده با کاهش قیمت متانول در بازار جهانی و اهمیت روزافزون مسائل 

زیست‌محیطی، از طریق مشوقهای مناسب، جهت سرمایه‌گذاری برای تبدیل متانول به پروپیلن تلاش شود.

کلیدواژه‌ها: نانو فوتوکاتالیست، گاز سنتز، متانول تجدید پذیر، هیدروژن سبز، واحد MTBE، پروپیلن

۱. مقدمه 
غلظت دی‌اکسـید کربن )CO2( در اتمسـفر در می 2020 
بـه 417 پی پی‌ام رسـیده بود ]1[. این گاز کـه عامل اصلی اثر 
گلخانه‌ای است عمدتاً از حمل‌ونقل، صنعت و بخش‌های خانگی 
انتشار می‌یابد که موجب تغییرات آب و هوایی می‌گردد. در حال 

حاضر، دو اسـتراتژی برای رسـیدگی به افزایش مداوم سـطوح 
CO2 در کـره زمیـن وجـود دارد: جذب و ذخیـره کربن ]2[ و 

جذب و استفاده کربن ]3[. استفاده از CO2 به‌عنوان یک پیش 
ماده شـیمیایی می‌تواند به مصرف کمتر سوخت‌های مبتنی بر 
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هیدروکربن مانند بنزین، گازوئیل و سوخت جت کمک کند که 
در حال حاضر از مواد اولیه فسیلی تولید می‌شوند ]4[ و منابع 
اصلی انتشار گازهای گلخانه‌ای هستند. سنتز سوخت‌ها و مواد 
شیمیایی از CO2 می‌تواند بهره‌وری کربن و انرژی فناوری‌های 
موجـود را افزایـش دهـد و توسـعه فرآیندهـای صنعتی سـبز 
جدیـد پایدار را تحریک کند ]5 ،6[. در سـال‌های اخیر، انرژی 
خورشیدی و برق تجدید پذیر به‌تدریج ازنظر اقتصادی با منابع 
انرژی متعارف مبتنی بر فسیلی رقابتی شده‌اند ]7[. روش‌های 
کاتالیـزوری  هیدروژناسـیون  ازجملـه  مختلـف،  کاتالیـزوری 
ناهمگن و همگن، کاتالیز آنزیمـی، فوتوکاتالیز و الکتروکاتالیز، 
موردبررسی قرارگرفته‌اند. در میان محصولات کاهش احتمالی 
CO2، متانـول بـه دلیل کاربردهـای متعدد آن بسـیار مطلوب 

است )شـکل 1(. همچنین، متانول برای تولید متیل استرهای 
اسید چرب، که اجزای اصلی بیودیزل هستند، استفاده می‌شود 
و همچنین می‌توان آن را مستقیماً با بنزین مخلوط کرد. علاوه 
بر این، متانول در دما و فشـار محیط مایع است که نگهداری و 
جابه‌جایی آن را آسان می‌کند. ظرفیت تولید متانول در سراسر 
جهـان106 ×110 تن در سـال اسـت ]8[ و در حـال حاضر از  
 CO2 استفاده می‌شود ]9[. درواقع، کاهش CO2 106 × 2 تن
به متانـول اغلب به‌عنوان مبنای اقتصاد متانـول در نظر گرفته 
می‌شود ]10[ از سـال 2012، یک کارخانه نمایشی در ایسلند 
]11[ حـدود 4000 تـن متانول در سـال از CO2 و H2 تجدید 
پذیر بـر روی یک کاتالیزور ناهمگـن Cu-ZnO تولید می‌کند 
و بنابرایـن، 5500 تـن CO2 در سـال بازیافت می‌گردد. سـایر 
تأسیسات صنعتی برای تبدیل CO2 به متانول در آلمان ]12[ 
و چین ]13[ در دست توسعه هستند. مسیرهای اصلی کاهش 
CO2 به متانول شـامل هیدروژناسـیون کاتالیـزوری ناهمگن و 

همگـن، کاتالیز آنزیمـی، فوتوکاتالیز یا الکتروکاتالیز می‌شـود. 
 CO، تولید صنعتی متانول بیشـتر به گاز سـنتز )مخلوطـی از
H2 و CO2(، وابسـته اسـت. گاز سـنتز عمدتـاً از سـوخت‌های 

فسیلی مانند زغال‌سنگ یا گاز طبیعی و به مقدار کمتر، از مواد 
اولیـه تجدید پذیر )زیسـت‌توده، ضایعات( تولید می‌شـود. یک 
الگوی تجدید پذیر که CO2 را با هیدروژن سـبز به‌عنوان ماده 
اولیه ایدٌه‌آلی که منجر به تولید متانول »سبز« در آینده نزدیک 

خواهد شد، ترکیب می‌کند ]17-14[.

CO2+3H2  CH3OH+H2O                                                                        (1)

پایـداری  دلیـل  بـه  متانـول  بـه   CO2 هیدروژناسـیون 

ترمودینامیکی و سـینتیکی CO2 چالش‌برانگیزتر از CO است 
]15[. ازنظر ترمودینامیکی، سـنتز متانـول از CO2 در دماهای 
پایین‌تر و فشارهای واکنش بالا مطلوب است. در دماهای بالاتر 
واکنـش رقابتی جابجایـی معکـوس آب-گاز1 )معادله 2( اتفاق 

می‌افتد.

CO2+H2  CO+H2O                                                                        (۲)

شکل ۱. چرخه کربن متانول، یک مولکول پلت فرم برای صنایع 
شیمیایی ]18[.

سایا و همکاران در سـال 2021 ]19[، به بررسی اقتصادی 
تولید متانول و پروپیلن از گاز طبیعی در صنایع پتروشیمی در 
ایران پرداختند. آن‌ها اظهار داشـتند، ایران بر اساس ذخایر گاز 
طبیعی، حائز رتبه دوم در جهان است. فرآیندهای تولید متانول 
و پروپیلـن از طریـق گاز طبیعی باعث کاهش انتشـار گازهای 
گلخانه‌ای می‌شـود. نتایـج آن‌ها در مـورد ارزیابـی اقتصادی و 
تحلیل حساسیت نشـان می‌دهد که تبدیل متانول به پروپیلن 
بـرای سـرمایه‌گذاری جذاب‌تـر از فـروش متانـول خام اسـت. 
توسـعه واحدهای متانول به پروپیلن به دلیل هزینه‌های کمتر 
سـرمایه‌گذاری مقرون به‌صرفه‌تر از ساخت واحد جدید تبدیل 

گاز به پروپیلن است.

چاکرابورتـی و همکاران در سـال 2020 ]20[، به بررسـی 
تبدیل فوتوکاتالیسـتی دی‌اکسـیدکربن به متانول با اسـتفاده 
از روش سـبز یکپارچه غشـایی2 پرداختند. آن‌هـا بیان کردند، 
بررسی‌های جامعی در دو دهه اخیر در مورد رویکردهای جدید 
موجـود در فن‌آوری‌های مختلف بـرای جذب CO2 و تبدیل به 
متانول ارائه‌شـده است. بررسی مطالعات پیشین نشان می‌دهد 
که توس�عه فوتوکاتالیس�ت جفت ش�ده TiO2/CuSO4 مبتنی 
بـر گرافن، برای تبدیل CO2 به متانـول )40 میلی‌گرم در گرم 
کاتالیزور( و جداسـازی و خالصسـازی پایین‌دسـت با اسـتفاده 
از غش�اهای میکروفیلتراس�یون )Flux 106 L/m2h( بهتریـن 

1. Reverse water-gas shift (RWGS)
2. Membrane-Integrated Green
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گزینه‌های ممکن برای بازیابی کاتالیزور و رشد کیفی محصول 
اسـت. ارزیابـی فنی-اقتصادی آن‌ها نشـان می‌دهـد که چنین 
طرحی به دلیل مصرف انرژی و سرمایه بسیار کم، با هزینه کلی 
سـالانه 0/81 درصد دلار به ازای تولید 1 کیلوگرم متانول برای 
کارخانـه‌ای بـه ظرفیت 20 تن در سـال مقرون‌به‌صرفه اسـت. 
هدف از این کار پژوهشـی و آزمایشـگاهی، بررسی فناوری‌های 
الکتروکاتالیـز  فوتوکاتالیسـت،  نانـو  ماننـد روش‌هـای  نویـن 
جهـت تولیـد هیدروژن سـبز و متانـول تجدید پذیر اسـت. در 
کشورهای توسعه‌یافته، با توجه به کاربردهای متانول در صنایع 
پایین‌دسـتی و مسائل زیست‌محیطی، روش‌های ذکرشده قابل 

اهمیت می‌باشند.

تولید  جهت  سنتز  گاز  تولید  روش‌های  بر  مروری   .2
متانول تجدید پذیر

2-1. روش الکتروکاتالیز

کاهـش الکتریکـی CO2 می‌تواند تحت دما و فشـار محیط 
بدون نیاز به تغذیه H2 انجام شود. این روش با منابع انرژی پاک 
تجدید پذیر سازگار است زیرا برق تولیدشده توسط خورشید و 
باد می‌تواند برای فعال کردن CO2 اسـتفاده شود ]18[. تحقق 
کاهش -6H+/6e )معادله 3( به‌صورت انتخابی آسـان نیسـت و 
مانند سـایر روش‌ها به یک ماده کاتالیـزوری فعال و انتخاب‌گر 

نیاز دارد ]21 ،22[. 

CO2+6H++ 6e- CH3OH+ H2O (E  ̊=−0.38 V)         (۳)

حـاوی  آبـی  محلول‌هـای  در  معمـولاً  الکتروکاتالیـز 
HCO3( ]۲۵-۲۳[ در 

الکترولیت‌های معدنـی )عمدتاً حـاوی -
pH تقریبـاً خنثی یـا قلیایی انجـام می‌شـود ]26[. بااین‌حال، 

الکترولیت همچنین می‌تواند به شکل یک حلال آلی یا مایعات 
یونی باشـد که کارایـی القایی1 امیدوارکنندهـای را برای تولید 
متانول نشان می‌دهد ]27 ،28[. به‌طورکلی، چنین محیط‌هایی 
می‌تواننـد  و  شناخته‌شـده‌اند   CO2 بیشـتر  حلالیـت  بـرای 
واسـطههای باردار را در مسیر رسـیدن به متانول تثبیت کنند 

.]30، 29[

۲-1-1- هزینه تولید متانول الکترولیزی سبز

هزینـه متانول الکترولیزی تا حد زیادی به هزینه هیدروژن 
و CO2 بسـتگی دارد. هزینه CO2 بسـتگی بـه منبعی دارد که 
از آن جذب می‌شـود، به‌عنوان‌مثال، از زیست‌توده، فرآیندهای 

1. Faradaic efficiency
2. Municipal solid waste (MSW)

صنعتـی یـا روش جـذب مسـتقیم از هـوا. هزینه فعلـی تولید 
متانول الکترولیزی در محدوده 800-1600 دلار در تن تخمین 
زده می‌شـود با فرض اینکه CO2 از روش جذب و ذخیره کربن 
بـا هزینـه 10-50 دلار در تـن تأمین شـود. اگر CO2 توسـط 
روش جذب مسـتقیم از هوا حاصل شـود کـه هزینه‌ها در حال 
حاضـر 300-600 دلار در تن اسـت، هزینه‌هـای تولید متانول 
الکترولیـزی در محـدوده 1200-2400 دلار در تن خواهد بود 
]31[. هزینـه آینده تولید هیدروژن سـبز عمدتـاً به ترکیبی از 
کاهش بیشـتر در هزینه تولید برق تجدید پذیر و الکترولیزها و 
افزایش کارایی و پایداری بستگی دارد. با کاهش پیش‌بینی‌شده 
قیمت‌هـای انـرژی تجدید پذیـر، انتظار مـی‌رود هزینه متانول 
الکترولیزی تا سال 2050 به سطحی بین 250 تا 630 دلار در 

تن کاهش یابد ]31[.

2-2. متانول تجدید پذیر

متانول تجدید پذیر را می‌توان با اسـتفاده از انرژی‌ها و مواد 
اولیه تجدید پذیر از دو مسیر تولید کرد.

	z بیو متانـول از زیسـت‌توده تولید می‌شـود. مواد اولیـه بالقوه
زیسـت‌توده پایـدار، شـامل ضایعـات و محصـولات جانبـی 
جنگل‌د‌اری و کشاورزی، بیوگاز حاصل از دفن زباله، فاضلاب، 
زباله‌های جامد شـهری2 و شیرابه‌های صنعت خمیر و کاغذ 

است.

	z جذب‌شـده از CO2 متانول الکترولیز سـبز با اسـتفاده از
منابع تجدید پذیر )انرژی زیستی با جذب و ذخیره کربن 
و جذب مسـتقیم هوا( و هیدروژن سـبز، یعنی هیدروژن 

تولیدشده با برق تجدید پذیر به دست می‌آید.

کمتـر از 0/2 میلیون تـن متانول تجدید پذیر سـالانه تولید 
می‌شود که عمدتاً به‌صورت متانول زیستی است. متانول تولیدشده 
توسـط هر دو مسیر ازنظر شیمیایی با متانول تولیدشده از منابع 
سوخت فسیلی یکسان است. علاقه به متانول تجدید پذیر به دلیل 
نیـاز به کاهش تغییـرات آب و هوایی به‌واسـطه کاهش یا حذف 
قابل‌توجه انتشار CO2 و به‌ویژه با تمرکز فزاینده بر حفظ میانگین 

افزایش دمای جهانی تا بیش از 1/5 درجه سانتی‌گراد است.

۲-2-۱- مزایا و چالش‌های متانول تجدید پذیر

• متانول تجدیـد پذیر را می‌تـوان از انواع مـواد اولیه پایدار 	
ماننـد زیسـت‌توده، زباله یـا CO2 و هیـدروژن تولید کرد. 
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اسـتفاده از آن به‌جای سوخت‌های فسیلی می‌تواند انتشار 
گازهای گلخانه‌ای را کاهش دهد و در برخی موارد می‌تواند 
سـایر انتشـارات مضـر )اکسـیدهای گوگرد، اکسـیدهای 

نیتروژن و ذرات معلق( را کاهش دهد.

• آن‌یک سـوخت همه‌کاره اسـت که می‌تواند در موتورهای 	
احتراق داخلی و در وسـایل نقلیه و کشتی‌های هیبریدی 
و سلول سوختی استفاده شود. در دما و فشار محیط مایع 
اسـت و بـه همین دلیـل ذخیـره، حمل‌ونقـل و توزیع آن 
آسان است. با زیرساخت‌های توزیع موجود سازگار است و 

می‌تواند با سوخت‌های معمولی ترکیب گردد.

• در حـال حاضر مانع اصلی برای جذب متانول تجدید پذیر 	

هزینـه بالاتـر آن در مقایسـه بـا جایگزین‌هـای مبتنی بر 
سوخت فسیلی اسـت و این تفاوت هزینه برای مدتی باقی 
خواهد ماند. بااین‌حال، برتری آن در پتانسیل کاهش انتشار 

گازهای گلخانه‌ای در مقایسه با روش‌های موجود است.

• پرداختـن بـه تفاوت‌های فرآینـدی و تسـهیل در مقیاس 	
تولید و اسـتفاده می‌تواند به کاهـش هزینه‌ها کمک کند، 
اما به مداخلات سیاسی مختلفی نیاز دارد. با مکانیزم‌های 
حمایتی مناسـب و با ایجاد شـرایط تولید بهینـه، متانول 
تجدیـد پذیر می‌تواند بـه هزینه و قیمت فعلـی متانول از 
سوخت‌های فسیلی نزدیک شود. در )شکل 2( مسیرهای 

تولید متانول نشان داده‌شده است.

شکل ۲. مسیرهای تولید متانول ]31[.

در چین، شـرکت بائوفنگ انرژی1 ساخت یک نیروگاه تولید 
هیدروژن سـبز را آغاز کرده اسـت که انـرژی آن از یک نیروگاه 
فتوولتائیـک2 200 مـگاوات تأمین می‌شـود و حـدود 13000 
تن H2 در سـال )160 میلیون مترمکعب( تولید می‌کند ]32[. 
هیدروژن سبز حاصل‌شده برای افزایش ظرفیت و کاهش انتشار 
کربن به کارخانه متانول مبتنی بر زغال‌سـنگ تغذیه می‌شـود. 
اکسیژنی که در مرحله الکترولیز تولید می‌شود، جایگزین بخشی 
از اکسـیژن جداشـده از هوا که برای تبدیل زغال‌سـنگ به گاز 
اسـتفاده می‌شـود، هزینـه تولید هیـدروژن را کاهـش می‌دهد. 
انتظار می‌رود این کارخانه در سـال 2021 تولید هیدروژن سبز 

را آغاز کند ]31[.

1.Baofeng Energy
2.Photovoltaic (PV)

در کانادا، شـرکت فناوری‌های شـیمیایی پیشـرفته در حال 
برنامه‌ریزی برای سـاخت یـک کارخانه متانـول 5000 تنی در 
روز بـر پایـه گاز طبیعـی و CO2 اتلافی از صنایع مجاور اسـت 
و H2 توسـط یک الکترولایزر بزرگ 660 مگاواتی تولیدشـده و 
انرژی آن توسـط هیدرو الکتریسـیته تأمین می‌شـود، بنابراین، 
این کارخانه هیچ دی‌اکسـید کربنی را منتشر نمی‌کند و علاوه 
بـر آن مقداری CO2 منتشرشـده توسـط صنعت را بـه متانول 
الکترولیـزی - متانول تولیدشـده از برق تجدید پذیـر، بازیافت 
می‌کند ]33[. مزیت آن نیز این اسـت که نیازی به احداث خط 
تولید کامل متانول تجدید پذیر نیسـت و هزینه متانول تجدید 

پذیر تولیدشده را کاهش می‌دهد.
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همچنین فناوری‌های بزرگ دیگری برای تولید متانول کربن 
پایین از گاز طبیعی وجود دارد که بازده مشابهی در کاهش انتشار 
کربن به همراه دارد. جانسون متی1 فرآیندی به نام متانول مفهومی 
پیشرو2 را توسـعه داده است که از یک ریفرمر گرمایش گازی در 
ترکیب با یک ریفرمر اتوترمال استفاده می‌شود. این شرکت متانول 
کربن پایین را با استفاده از برق تجدید پذیر برای تمام محرکه‌های 
کمپرسور، ازجمله کمپرسورهای هوا در واحد جداسازی هوا، تولید 
می‌کند. هلدر تاپسـو3 درحال‌توسـعه یک ریفرمر متان در حضور 
بخـار کاملاً الکتریکی فشـرده به نام ریفرمینگ متـان در حضور 
بخار الکتریکی4 ]34[ اسـت. تفـاوت بین هیدروژن سـبز و انواع 
دیگر هیدروژن در )شکل 4( نشان داده‌شده است. در حال حاضر، 
بیشـتر هیدروژن هنوز از سوخت‌های فسیلی )هیدروژن قهوه‌ای 
و خاکسـتری( تولید می‌شـود. حدود 48 درصد، 30 درصد و 18 
درصد به ترتیب از گاز طبیعی، نفت و زغال‌سـنگ تولید می‌شود 
]35[. تنها حدود 4 درصد هیدروژن از طریق الکترولیز با استفاده 
از نیروی الکتریکی از شـبکه یا یک منبع تجدید پذیر )هیدروژن 
سـبز( حاصـل می‌شـود. هیـدروژن در حال حاضر توسـط طیف 
متنوعی از صنایع، ازجمله صنایع شیمیایی )برای متانول، آمونیاک 
و پلیمرهـا(، پالایش )برای هیدروکراکینگ و تصفیه هیدروژنی(، 
فرآوری فلزات، صنایع هوافضا، شیشـه و صنایع غذایی اسـتفاده 
می‌شود. تحقیقات در زمینه‌ی تولید هیدروژن سبز به‌عنوان یک 

سوخت تجدید پذیر نیز در حال افزایش است ]36[.

1. Johnson Matthey
2. Leading Concept Methanol
3. Haldor Topsoe
4. Electric Steam Methane Reforming
5. IRENA

۲-۳. هزینه تولید هیدروژن سبز

الکترولیـز آب یـک فرآینـد انـرژی بر اسـت. تولیـد 1 تن 
هیدروژن با بازده تئوری 100 درصد به 39.4 مگاوات سـاعت 
برق نیاز دارد )HHV از H2؛ 33.3 مگاوات ساعت در تن برای 
LHV از H2(. بااین‌حـال، در عمـل به 50 مگاوات سـاعت در 

تن نزدیک‌تر است ]35 ،37[. بنابراین هزینه هیدروژن ارتباط 
نزدیکـی با هزینـه برق موردنیاز بـرای تولیـد آن دارد. قیمت 
برق تجدیـد پذیر در حال کاهش اسـت. در بسـیاری از نقاط 
جهان، الکتریسـیته حاصـل از فوتوولتائیک خورشـیدی و باد 
سـاحلی اکنون ارزان‌تر از منابع سوخت فسیلی است و انتظار 
  ¢/ kWhمـی‌رود که در سـال‌های آینده به سـطوحی حـدود
 ،۴ ¢/ kWh ۴ و یـا کمتـر از آن برسـد ]38[. باقیمـت بـرق
 USD/kg 3-2.5 تولید هیـدروژن از طریق الکترولیز حـدود
است. برای تولید 1 تن متانول، 0.188 تن هیدروژن موردنیاز 
اسـت. با هزینه 3 دلار به ازای هر کیلوگـرم هیدروژن، هزینه 
تمام‌شـده هیدروژن موردنیاز برای تولید 1 تن متانول معادل 
560 دلار اسـت. طبق آمار ایرنا5 و بسـته به سـناریوی انرژی، 
ایـن هزینه باید 1.8-5.0 دلار بـه ازای هر کیلوگرم هیدروژن 
سـبز تـا سـال 2030 و 0.9-3.3 دلار بـه ازای هـر کیلوگرم 
هیدروژن سـبز تا سـال 2050 باشـد. بـا 1 دلار در کیلوگرم، 
سـاخت 1 تن متانول تنها به حدود 190 دلار هیدروژن سـبز 

نیاز دارد ]39[.

شکل 3. انواع هیدروژن بر اساس فرآیند تولید ]31[
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3. کاربردهای متانول

MTBE ۳-۱. تولید

برای سنتز بنزین با اکتان بالا افزودنی متیل ترشری بوتیل 
اتـر1، ماده متشـکل آلکـن، ایزوبوتـن، در حال حاضـر به‌عنوان 
محصول جانبی عملیات پالایشـی کراکینگ کاتالیستی یا بخار 
به دست می‌آید ]40[. بااین‌حال، پیش‌بینی می‌شود که عرضه 
ایزوبوتن از این منابع برای پاسـخگویی به تقاضای آینده کافی 
نباشـد ]41[ و درنتیجه، مسـیرهای جایگزین بـرای این آلکن 
شـاخه‌دار، توسـعه‌یافته یا در حال بررسی اسـت. این فرآیندها 
شـامل هیـدروژن زدایـی ایزوبوتـان ]42[، آب‌زدایـی ترشـری 
بوتانـول ]43[ و ایزوبوتانـول ]44[، اتانولیـز متاتتیکـی جامـع 
آلکن‌های شاخه‌دار ]40[ و ایزومریزاسیون اسکلتی کاتالیستی 
بوتنهـای خطـی اسـت. مسـیر دیگـری کـه اخیـراً موردتوجه 
قرارگرفته اسـت، جفت شـدن مسـتقیم متانـول و ایزوبوتانول 
]45[ است که این دو به‌عنوان محصولات اصلی، همراه با اتانول 
و 1-پروپانول از سنتز کاتالیستی الکل سنگین‌تر هستند ]46[. 
کلیر و هرمان2 ]46[ نشان داده‌اند که اگرچه سنتز MTBE از 
متانول و ایزوبوتانول ازنظر ترمودینامیکی مطلوب است، اما این 
واکنش ازنظر سـینیتیکی با محدودیت روبرو است. در واکنش 
مخلـوط الـکل دوجزئی، بـا اسـتفاده از میکرو کاتالیسـت‌های 
زیـن اسـبی Nafion-H، متیل ایزوبوتیل اتـر، MIBE، ایزومر 
اکتـان پایین MTBE، با گزینش پذیری بالا به دسـت می‌آید. 
با امبرلیست 15 3، کاتالیست رزینی به‌طور صنعتی برای تولید 
MTBE از متانـول و ایزوبوتن ]47[ اسـتفاده می‌شـود، هر دو 

MTBE و MIBE، در حدود نسـبت 1: 4 از واکنش متانول و 

ایزوبوتانول به دست می‌آیند.

متیل ترشری بوتیل اتر به دلیل خواص شیمی فیزیکی آن و 
به‌عنوان یک افزودنی در بنزین در بین پتروشیمی‌ها از اهمیت 
بالایی برخوردار است. این ماده به حذف تدریجی افزودنی‌های 
مبتنی بر سـرب کمک می‌کند، عدد اکتـان را افزایش می‌دهد 
)به‌عنـوان یک تقویت‌کننده اکتـان( و به‌عنـوان افزایش‌دهنده 

حجم عمل می‌کند ]48[.

۳-1-۱. شیمی واکنش

پنـج واکنش زیر )معـادلات )4-8(( در سـنتز MTBE در 
 MTBE هنگام واکنش ایزوبوتیلن با متانول نقش دارند. سنتز

1. MTBE
2. Klier and Herman
3. Amberlyst 15

یک واکنش برگشتپذیر فاز مایع گرمازا است که از رزین تبادل 
یونی کاتیونی )پلی استایرن ماکرو متخلخل سولفونه( به‌عنوان 
کاتالیسـت در آن اسـتفاده می‌شـود. برای هر مـول ایزوبوتیلن 
تبدیل‌شـده، حدود 37/7 کیلوژول گرما آزاد می‌شـود و تعادل 

ترمودینامیکی میزان تبدیل را تعیین می‌کند ]48 ،49[.

MTBE: CH3OH + (CH3)2C=CH2  (CH3)3COCH3            (۴)

 بااین‌حال، ممکن است واکنش‌های جانبی نامطلوبی مانند دیمر
2،4،4-تری متیل- ،(DIB)شدن ایزوبوتیلن به دی ایزوبوتن‌ها
 ؛(TMP -2) و 2،4،4-تری متیل-2-پنتن (TMP-1) 1-پنتن
اتر بوتیل  سکندری  متیل  تشکیل  ) و  MSBE)، متیل  دی 
 انجام شوند. آب (TBA) و ترشری بوتیل الکل (DME) اتر
 ممکن است با ایزوبوتیلن DME تولیدشده در طول تشکیل
 تشکیل دهد که (TBA) واکنش داده و ترشری بوتیل الکل
 است. از سوی دیگر، MTBE عدد اکتان ترکیبی آن کمتر از
 وجود آب باعث کاهش اسیدیته کاتالیست )کاهنده فعالیت(

.می‌شود و بنابراین دمای واکنش بالاتری لازم است

DIB: 2 (CH3)2C=CH2 (CH3)3CH2(CH3)C=CH2 

+ (CH3)3C(H)C=C(CH3)2                                                              (۵)

MSBE: CH3OH + (C2H5)CH=CH2  CH3CH(OCH3)

(CH2CH3)                                                                                                           (۶)

DME: 2 CH3OH  CH3OCH3 + H2O             (۷)

TBA: (CH3)2C=CH2 + H2O  (CH3)3COH             (۸)

واحـد MTBE پتروشـیمی بنـدر امـام، با ظرفیت اسـمی 
500000 تن در سال تحت لایسنس یو او پی ، پس از جداسازی 
و تبدیل ایزوبوتان به ایزوبوتن، با اسـتفاده از راکتور بستر ثابت 
از واکنـش متانول و ایزوبوتن در دمای 40 درجه سـانتی‌گراد و 
فشـار 20 بار، در سـال 2002 احداث گردید. خوراک متانول از 
پتروشیمی فناوران تأمین می‌شود که می‌توان آن‌ را با استفاده 
از ریفرمینگ گازهای متان خروجی از فلر با بخار یا با اسـتفاده 
از فناوری نوین هیدروژن سـبز و منابع تولید کربن دی‌اکسید، 
تأمین کرد. طبق اطلاعات موجود جهت تولید 500000 تن در 
سـال MTBE، 176000 تن در سـال متانول و 382000 تن 
در سال بوتان موردنیاز است که با تأسیس یک واحد متانول در 
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پتروشـیمی بندر امام ازلحاظ اقتصادی سودآوری بالایی ایجاد 
می‌شود ]50[.

۳-۲. تبدیل متانول به پروپیلن

یکی از کاربردهای دیگر متانول، تبدیل متانول به پروپیلن، 

 281 MTP به GTM است. هزینه سرمایه‌گذاری برای تبدیل
میلیون دلار اسـت. واحد MTP علاوه بـر پروپیلن، محصولات 
جانبی با ارزش دیگری را مانند اتیلن، LPG و بنزین نیز تولید 
می‌کند کـه اطلاعات اقتصـادی آن در )جدول 1( آورده شـده 

است.

جدول ۱. اطلاعات اقتصادی برای تبدیل واحد متانول به پروپیلن در ایران

سناریوی خوش‌بینانهسناریوی واقع‌بینانهسناریوی بدبینانهموارد

452452254ظرفیت تولید پروپیلن )هزار تن در سال( ]51[

21/72521/72512/527ظرفیت تولید اتیلن )هزار تن در سال( ]51[

16/74616/74661/647ظرفیت تولید LPG )هزار تن در سال( ]51[

170/63170/63071/36ظرفیت تولید بنزین )هزار تن در سال( ]51[

281281182هزینه سرمایه‌گذاری ثابت )میلیون دلار( ]52 ،53[

156615666651مقدار متانول مصرف‌شده )هزار تن در سال( ]51[

71/7071/7017/07قیمت متانول مصرف‌شده )دلار بر هر تن(

112/27112/27211/72هزینه کل متانول مصرفی )میلیون دلار(

0/9690/9690/969دستمزد مستقیم )میلیون دلار( ]51[

7/8737/8737/378یوتیلیتی )میلیون دلار( ]51[

2/6022/6022/206استهلاک )میلیون دلار( ]51[

8/9758/9758/579هزینه‌های دیگر )میلیون دلار(

132/77132/77231/77کل هزینه تولید )میلیون دلار(

200/86200/86002/68هزینه تولید واحد )دلار بر تن(

137/35137/35731/53هزینه تولید پروپیلن )دلار بر تن(

8217901 ]54[545قیمت فروش تخمینی پروپیلن در 2023 )دلار بر تن(

8009601 ]54[531قیمت فروش تخمینی اتیلن در 2023 )دلار بر تن(

393525/21 ]54[260/87قیمت فروش تخمینی LPG در 2023 )دلار بر تن(

691329/3 ]54[465/68قیمت فروش تخمینی بنزین در 2023 )دلار بر تن(

341/70512/96586/04کل فروش ناخالص )میلیون دلار(

208/93380/19525/36کل فروش خالص )میلیون دلار(

18/8034/2274/13مالیات )میلیون دلار(

190/13345/97874/23کل فروش خالص بعد از مالیات )میلیون دلار(

67/66123/12071/22نرخ بازگشت سرمایه )%(

1/4780/81220/5874بازگشت سرمایه )سال(

3-۳. تبدیل متانول به الفین

از دیگـر کاربردهـای متانـول، تولیـد الفین می‌باشـد. در 
ایـن فرآینـد ابتـدا متانـول تبدیل بـه دی متیل اتـر گردیده 
و سـپس دی متیـل اتر به اتیلـن و پروپیلن تبدیل می‌شـود. 
فرآینـد MTO تحـت لایسـنس UOP/Hydro بـا تبدیـل 

کامل متانول همراه اسـت که بازده تبدیل متانول به اتیلن و 
پروپیلن در این فرآیند 80 درصد است ]55[. در )شکل 5(، 
فرآیند تبدیل متانول به الفین تحت لایسـنس UOP نشـان 

داده‌شده است.
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4. بخش آزمایشگاهی 
فـن فوتوکاتالیز یکـی از روش‌های نوین تولید گاز سـنتز 
اسـت. فوتوکاتالیز به افزایش سـرعت یک واکنش شـیمیایی 
بـا نور و یک کاتالیزور جاذب مناسـب اشـاره دارد. با توجه به 
نیـاز روزافزون بـه هیدروژن به‌عنوان سـوخت پـاک و نیاز به 
گاز سـنتز جهت خـوراک واحدهای شـیمیایی مانند متانول، 
تولیـد هیـدروژن به روش نانـو فوتوکاتالیسـتی ازنظر مصرف 
انرژی و زیست‌محیطی جزء فرآیندهای سبز است. این روش 
کاتالیسـتی به دلیل کاهش انتشـار گازهـای گلخانه‌ای و آثار 
زیسـت‌محیطی در جهـت تولیـد یک سـوخت پـاک و حذف 
آلاینده‌هـای هیدروکربنـی از آب‌هـای آلوده‌شـده، می‌توانـد 
حائـز اهمیت باشـد. واکنش‌ها اغلب H2O یـا H2 را به‌عنوان 
عوامـل کاهنده نشـان می‌دهنـد کـه پروتونهـا و الکترونهای 
]58[ لازم را به‌عنـوان بخشـی از اکسیداسـیون آنها به H2 و 
H2O به ترتیب، تأمین می‌کنند. اصطلاح نسـبتاً گمراه‌کننده 

»فتوسنتز مصنوعی« ]59[ و ]60[ زمانی استفاده می‌شود که 
فوتوکاتالیز به‌طور هم‌زمان شامل کاهش CO2 و اکسیداسیون 
H2O باشـد. معمولاً کاهش فتوکاتالیسـتی CO2 با H2O در 

دما و فشـار محیط انجام می‌شود، درحالی‌که کاهش با H2 به 
شرایط سـخت‌تری نیاز دارد ]61[ و ]62-65[. روش کاهش 
فتوکاتالیسـتی CO2 با اسـتفاده از H2O به‌عنـوان یک عامل 
کاهنده سـبز و تجدید پذیر در نظر گرفته می‌شـود. شـرایط 
ترمودینامیکی، مکانیسـم‌ها و سـینتیک کاهش CO2 توسط 

نواروو جان در سال 2021 بررسی‌شده است ]18[.

1. Deionized Water
2. Methylene Blue
3. NaOH
4. XRD

در ایـن کار آزمایشـگاهی تولیـد گاز سـنتز به‌وسـیله نانو 
فوتوکاتالیسـت CuCrO2 بـر پایـه CO2، بـر اسـاس درصـد 

تخریب متیلن بلو در محلول آبی بررسی شد.

۴-۱. مواد آزمایشگاهی

در ایـن پژوهـش از آب مقطـر و دیونیزه1، نانوکاتالیسـت 
 ،)CuCrO2/ TiO2( کرومات مس بر پایه‌ی اکسـید تیتانیـوم
متیلن بلو2، سود3 مرک، هیدروکلریک اسید 37 درصد مرک، 
سدیم کلرید مرک و اتانول 99/99 درصد استفاده‌شده است.

۴-۲. روش کار

جهت تولید کرومـات مس از نیترات کروم آبدار و نیترات 
مـس آبـدار اسـتفاده گردید. پـس از تولید کرومـات مس در 
شـرایط دمایی 240 درجه سانتی‌گراد به مدت 60 ساعت در 
دسـتگاه اتوکلاو این ترکیب بر روی اکسید تیتانیوم در دمای 
اتاق سنتز شـد که درنهایت نانو فوتوکاتالیست کرومات مس 
بر پایه اکسـید تیتانیوم حاصل گردید. این سنتز با استفاده از 
غلظت‌هـای متفاوتـی از کرومات مس در همزن مغناطیسـی 
بـا دورهـای متفـاوت انجام‌شـده اسـت. جهـت پایـداری نانو 
فوتوکاتالیسـت ذکرشده به مدت یک سـاعت در دمای 300 
درجه سـانتی‌گراد خشـک گردیـد. در ادامه روش سـنتز نانو 
ذرات کرومـات مـس/ دی‌اکسـید تیتانیوم توضیح داده‌شـده 

است.

ایکـس4،  اشـعه  پـراش  دسـتگاه‌های  از  اسـتفاده  بـا 

.]57، 56[ UOP شکل ۴. نمودار جریان فرآیندی تبدیل متانول به الفین تحت لایسنس
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 UV/ Vis  ،SAED3  ،TEM/ HRTEM2  ،FESEM1

FTIR4  ،Spectrophotometer و XPS سـنتز  کرومـات 

مس بـر روی اکسـید تیتانیوم در ابعـاد نانو مـورد تأیید قرار 
گرفـت. علاوه بر ایـن، تخریب متیلـن بلو محلـول در آب در 
حضـور نور یو وی در شـرایط دمایی 25 درجه سـانتی‌گراد و 
شـدت تابش 1/2 میلی وات بر سـانتی‌متر مربـع با غلظت 5 
میکرو مولار محاسبه گردید. تخریب محلول آبی متیلن بلو با 
استفاده از اسـپکترومتر UV-vis و در طول‌موج 664 نانومتر 

موردبررسی قرار گرفت.

)TiO2( ۴-۳. روش سنتز نانو ذرات دی‌اکسید تیتانیوم

جهت سـاخت نانو ذرات دی‌اکسـید تیتانیوم، در ابتدا 30 
میلی‌لیتـر هیدروکلریدریک بـا غلظت )37 درصـد وزنی(، 5 
میلی‌لیتـر محلـول اشـباع کلریـد سـدیم و 25 میلی‌لیتر آب 
دیونیزه شده در شرایط محیطی و به مدت 5 دقیقه به‌صورت 
یکنواخـت هم زده شـده و باهـم مخلوط شـدند و در ادامه 1 
میلی‌لیتر بوتا اکسـید تیتانیوم اضافه گردید و مخلوط مجدداً 
به مدت 5 دقیقه دیگر هم زده شد. بعد از اختلاط و به دست 
آمـدن یـک مخلوط کاماًل توزیع‌شـده، مخلوط بـر روی یک 
زیر لایه شیشـه‌ای5 پوشش داده‌شـده با فلوئور )FTO دارای 
 F:SnO2( با ابعاد 3 در 5 سانتی‌متر مربع )رسانایی الکتریکی
سـاخت شـرکت NSG( قرار داده شـد. قبل از اسـتفاده، زیر 
لایه شیشـه‌ای ذکرشـده به مـدت 60 دقیقـه در مخلوطی از 
آب دیونیزه شـده، اسـتون و 2-پروپانول با نسـبت‌های 1، 1 
و 1 با دسـتگاه اولتراسـونیک کاملًا تمیز گردید. زیر لایه‌های 
ذکرشده رسانای الکتریکی بوده و مناسب جهت حرارت دهی 
و کنترل گرمایی اسـت و جهت استفاده در دامنه گسترده‌ای 
از کاربردها شـامل نمایشـگرهای لمسـی، پنجره‌های ذخیره 
کننده انـرژی، کاربردهای عایـق کنندگی، تجهیـزات الکترو 
نـوری و فیلم‌هـای نـوری فتوولتائیـک کاربـرد دارنـد. فلوئور 
مورداسـتفاده ازنظر شـیمیایی خنثی، ازنظر مکانیکی بسـیار 
سخت، مقاوم در برابر دماهای بالا و سایش و نسبتاً ارزان است. 
سـپس فیلمی از مخلوط تهیه‌شـده بر روی زیر لایه ذکرشده 
قرار داده‌شده و مجموعه درون اتوکلاو با لوله‌های تفلونی قرار 
داده شـد به‌طوری‌که سمت رسـانای آن‌ها رو به سمت پایین 

1. Field emission scanning electron microscopy
2. Transmission electron microscopy
3. Selected area electron diffraction
4. Fourier Transform Infrared
5. FTO substrates
6. Spin-coating

باشد. اتوکلاو از جنس استیل با سطح داخلی از جنس تفلون 
)با حجم 125 میلی‌لیتر( اسـت. شـرایط هیدروترمال در این 
اتوکلاو در دمای 150 درجه سـانتی‌گراد به مدت 10 ساعت 
کنترل شـد. زمانی کـه واکنش هیدروترمال به پایان رسـید، 
اتـوکلاو با اسـتفاده از جریـان آب به مـدت 20 دقیقه خنک 
شد و زیر لایه‌های شیشـه‌ای FTO به‌طور کامل با آب مقطر 
و اولتراسـونیک به‌آرامی شستشـو داده شد و سپس در هوای 
محیط خشـک گردیـد. فیلم دی‌اکسـید تیتانیـوم قرارگرفته 
بـر روی زیـر لایه، جهت انجـام آزمایش‌های بعـدی به‌منظور 
تعیین مشخصات آن و همچنین جهت ساخت فوتوکاتالیست 

ترکیبی، مورداستفاده قرار گرفت.

)CuCrO2( ۴-۴. روش تولید کرومات مس

جهـت تولیـد نانو ذرات کرومـات مس در ابتـدا 15 میلی 
مول از نیتـرات کـروم آبـدار Cr(NO3)3·9H2O و 15 میلی 
مول از نیترات مـس آبدار Cu(NO3)2·3H2O با اسـتفاده از 
همـزن مغناطیسـی در 70 میلی‌لیتر آب حل شـد و در ادامه 
5 گرم سـود اضافه گردید. این محلول به مدت 60 ساعت در 
دمای حدود 240 درجه سانتی‌گراد در یک اتوکلاو با محفظه 
تفلونی قرار داده شد. در پایان کار زمانی که اتوکلاو به‌صورت 
طبیعی تا دمای اتاق سـرد شد، رسوب سبز تیره‌رنگی حاصل 
شد. این رسوب با استفاده از ماشین شستشوی گریز از مرکز، 
چندیـن بار با اسـیدکلریدریک رقیق و الکل مطلق شستشـو 
داده شـد. ایـن روش دارای بازدهـی بالا بـوده و محصولی در 

ابعاد نانو ایجاد می‌نماید.

۴-۵. سنتز نانو ذرات کرومات مس/دی‌اکسید تیتانیوم

به‌منظور سـاخت فوتوکاتالیسـت ترکیبـی کرومات مس/
دی‌اکسـید تیتانیوم از روش پوشـش دهی دورانی6 اسـتفاده 
گردید. از این روش برای نشـاندن لایه‌های نازک و یکنواخت 
مواد بر روی یک زیرسـاخت مسطح استفاده می‌شود. در این 
فرآیند معمـولاً مقدار ناچیزی از ماده پوشـش‌دهنده بر روی 
مرکـز زیـر لایه قـرار می‌گیـرد. زیر لایـه ممکن اسـت دارای 
سرعت چرخش ناچیز باشـد یا اصلًا چرخشی نداشته باشد و 
روی صفحه گردان ثابت می‌شـود تا در هنگام چرخش سریع 
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به اطراف پرتاب نشـود. جهـت توزیع فیلم بـر روی زیر لایه، 
صفحه گـردان با سـرعت زیاد چرخانـده می‌شـود و به دلیل 
نیروی گریز از مرکز ایجادشـده، ماده پوششـی بر روی سطح 
زیر لایه توزیع می‌شود. جهت ساخت فوتوکاتالیست ترکیبی 
بـا این روش، مقـدار مشـخصی از نانو ذرات کرومـات مس با 
اسـتفاده از همزن مغناطیسی به مدت 24 ساعت به‌خوبی در 
الکل خالص هم زده شده و توزیع گردید. مطابق با توضیحات 
ارائه‌شده در بالا، زیر لایه شیشه‌ای پوشش داده‌شده با فلوئور 
که روی آن فیلمی از نانولوله‌های دی‌اکسـید تیتانیوم رسوب 
داده‌شـده بـود، درون دسـتگاه قرارگرفتـه و محلـول حـاوی 
نانـو ذرات کرومـات مس بـر روی زیر لایه قرار داده شـد. در 
طـول آزمایش‌هـا حجـم سوسپانسـیون نانـو ذرات کرومـات 
مس ثابت نگه‌داشـته شـد. با این روش نانـو ذراتی ترکیبی با 
مقادیـر مختلفـی از نانو ذرات کرومات مس بـا تنظیم غلظت 
سوسپانسـیون در محـدوده 0/25 تـا 1 گرم بر لیتـر و تعداد 
دور از 5 الـی 15 به دسـت آمد. بعدازآنکـه فیلم‌های ترکیبی 
به مدت یک سـاعت در هوا در دمای 300 درجه سـانتی‌گراد 
ساخته شـد، فوتوکاتالیست کرومات مس/دی‌اکسید تیتانیوم 

به دست آمد.

۴-۶. نتایج آزمایشگاهی

در ایـن مطالعه به‌منظور بررسـی عملکرد فتوکاتالیسـتی 
دی‌اکسـید تیتانیوم و فوتوکاتالیست کرومات مس/دی‌اکسید 
تیتانیوم، تجزیه محلول آبی متیلن بلو با استفاده از تابش نور 
UV مورد آزمایش قرار گرفت. سینتیک تخریب متیلن بلو به 

دلیل غلظت اولیه پایین متیلن بلو، مطابق با مدل سـینتیکی 
درجه اول است. معادله فوق به‌صورت زیر بیان می‌شود:

(1)
kKCdC ______=___-r =

(1+kC)dt
در این رابطه

)mg L−1h−1( نرخ تخریب واکنش‌دهنده با واحد r

)mg L−1( )غلظت واکنش‌دهنده )متیلن بلو C

t زمان تابش است. زمانی که غلظت اولیه بسیار کم باشد، 
معادله به مدل مرتبه اول ظاهری ساده می‌شود:

tKappkKtCCkKdtdC
C
kCC

C
×==→=

+
−→ ∫ ∫ )/ln()1(

0
0

  (2)

 در ایـن رابطـه C0 غلظت متیلن بلو بعـد از جذب و دفع 
تعادلـی، Kapp ثابت نرخ مرتبه اول ظاهری1 اسـت. بازدهی 

1. Apparent first-order rate constant

تخریب متیلن بلو طبق ثابت نرخ مرتبه اول ظاهری به ترتیب 
در )شـکل 5( و )جـدول 1( داده‌شـده‌اند. بازدهـی تخریب با 

فرمول زیر محاسبه می‌گردد.

(3)
C0 - C 100×______X =

C0

در ایـن رابطه C و C0 غلظت‌هـای واکنش‌دهنده )متیلن 
بلو( )mg L−1( در زمان‌های مختلف و زمان اولیه می‌باشـند. 

نرخ واکنش تخریب نیز با رابطه زیر قابل‌محاسبه است.

(4)
ΔCdC ______=___-r =
Δtdt

بـا داشـتن میـزان غلظـت مـاده واکنش‌دهنـده در هـر 
زمـان می‌تـوان سـرعت واکنـش را محاسـبه نمـود. مقادیـر 
مربـوط به‌سـرعت واکنـش تخریـب متیلـن بلـو در حضـور 
فوتوکاتالیسـت  و  تیتانیـوم  دی‌اکسـید  فوتوکاتالیسـت‌های 
ترکیبـی کرومـات مس/دی‌اکسـید تیتانیـوم در )شـکل 5( 
نشان داده‌شده اسـت. می‌توان مشاهده نمود بازدهی تخریب 
و ثابـت نـرخ مرتبـه اول ظاهـری فوتوکاتالیسـت کرومـات 
مس/دی‌اکسـید تیتانیـوم نسـبت بـه دی‌اکسـید تیتانیـوم 
خالـص افزایش‌یافته اسـت. افـزودن نانـو ذرات کرومات مس 
نقـش مهمـی در فرآینـد تخریـب بـازی می‌کنـد، بنابرایـن 
مقادیـر مختلفـی از نانو ذرات کرومات مس بـا تنظیم غلظت 
سوسپانسـیون )0/25 تـا 1 گـرم بـر لیتر( و تعـداد دوران 5، 
مورداستفاده قرار گرفت. از )شکل 6(، مشاهده می‌شود نمونه 
سوسپانسـیون B بـا غلظـت 0/5 گـرم بر لیتـر کرومات مس 
دارای بهترین فعالیت فتوکاتالیسـتی و بازدهی تخریب 85/3 
درصـدی در حـدود 1/14 برابـر دی‌اکسـید تیتانیـوم )74/6 
درصـد( اسـت. بازدهی تخریـب بـا افزایش غلظـت کرومات 
مـس از 0 تا 0/5 گرم بر لیتـر از 74/6 درصد تا 85/3 درصد 
افزایش‌یافتـه اسـت. بازدهی تخریـب افزایش‌یافته را می‌توان 
به لایه‌های ناهمگـون p-n بین نانو ذرات کرومات مس و نانو 
رادهـای دی‌اکسـید تیتانیـوم با روش پوشـش دهـی دورانی 
نسـبت داد. بالاتـر رفتـن لایه‌هـای ناهمگـون کرومـات مس 
تشکیل‌شـده می‌تواند فعالیت فتوکاتالیستی بالاتر را در طول 
فرآیند فتوکاتالیسـتی سبب شود. بااین‌وجود بازدهی تخریب 
فوتوکاتالیسـت ترکیبـی کرومات مس/دی‌اکسـید تیتانیوم با 
افزایش غلظت سوسپانسـیون از 0/5 گرم بر لیتر تا 1 گرم بر 
لیتر، از 85/3 درصد به 81/1 درصد کاهش یافت. این مسئله 
می‌تواند ناشـی از غلظـت بالای سوسپانسـیون کرومات مس 
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باشـد که سـبب می‌شـود نانو ذرات کرومات مس بیشتری بر 
روی نانو رادهای دی‌اکسـید تیتانیوم نشسـته و سبب تجمع 
نانو ذرات و افزایش شـانس ترکیـب مجدد زوج‌های حفره‌ها-
الکترون‌ها شـود. از طرف دیگر اگر مقـدار زیادتری نانو ذرات 
کرومات مس بر روی سـطح نانو رادهای دی‌اکسـید تیتانیوم 

بنشـیند می‌توانـد منجـر به کمتر شـدن میـزان جـذب نانو 
رادهای دی‌اکسـید تیتانیوم شده و سـبب ایجاد یک فعالیت 

فوتوکاتالیستی ضعیف گردد.

آزمایـش تخریـب متیلـن بلـو )مـاده هیدروکربنـی( در 
)جدول 2(، گزارش گردید.

جدول ۲. مشخصات نمونه‌های مورد آزمایش و درصدهای تخریب متیلن بلو

شماره 
نمونه

سرعت چرخش 
)دور بر دقیقه(

غلظت سوسپانسیون کرومات مس 
ثابت نرخ درصد تخریببر پایه اکسید تیتانیوم )گرم بر لیتر(

ظاهری
تعداد دوران 
)پوشش دهی(

A50000/۲۵۸۲/۵0/۲۱۶5
B50000/۵۸۵/۳0/۲۳۶5
C5000۱۸۱/۱0/۲۰۳5
D۰۰۷۴/۶0/۱۷0

شکل 5. سرعت واکنش تخریب متیلن بلو در شرایط مختلف

)شـکل 6(، تأثیر نانو فوتوکاتالیسـت‌های اکسید تیتانیوم 
و کرومـات مـس در غلظت‌هـای متفـاوت بـر پایـه اکسـید 
تیتانیـوم بر روی درصد تخریب متیلـن بلو محلول در آب در 
حضور نور UV را نشـان می‌دهد. طبق شـکل درصد تخریب 
نانوفوتوکاتالیست کرومات مس در غلظت‌های متفاوت بر پایه 

اکسید تیتانیوم بیشـتر از نانوفوتوکاتالیسـت اکسید تیتانیوم 
اسـت. طبق )شکل 6(، بهینه‌ترین غلظت سنتز کرومات مس 
بـر روی اکسـید تیتانیـوم 0/5 گرم بـر لیتر اسـت که درصد 

تخریب حدود 85/3 درصد را نشان می‌دهد.

شکل ۶. اثر نانو فوتوکاتالیست‌های اکسید تیتانیوم و کرومات مس در غلظت‌های متفاوت بر پایه اکسید تیتانیوم بر 
UV روی درصد تخریب متیلن بلو محلول در آب در حضور نور
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۴-6-۱. آنالیزهای انجام‌شده 
سـاختار کریسـتالی فیلم نانو رادهای دی‌اکسید تیتانیوم 
و فوتوکاتالیسـت ترکیبـی کرومات مس/دی‌اکسـید تیتانیوم 
به‌دسـت‌آمده از آنالیز XRD در )شـکل 7(، نشـان داده‌شده 
اسـت. در این شـکل، منحنی )a( بیانگر آن اسـت که تمامی 
پیک‌هـا مربوط به فاز روتیل چهاروجهی دی‌اکسـید تیتانیوم 
و فـاز 4 وجهی SnO2 می‌باشـند. پیکهای اصلـی در 54/3 و 
62/7 درجـه مربوط به صفحات کریسـتالی فیلم‌های نانو راد 
دی‌اکسـید تیتانیوم اسـت. در کنار پراش دی‌اکسید تیتانیوم 
و SnO2 در نمـودار b، پیک‌هـای پراکنـش اضافـی در حدود 
31/4 درجه را می‌توان به کرومات مس نسبت داد که متناظر 
با صفحات کریستالی 6 گوش کرومات مس می‌باشند. بعلاوه 
شـدت پیک‌های مشـخصه ضعیـف بوده کـه می‌تـوان آن را 
به مقـدار ناچیز نانـو ذرات کرومـات مس در فوتوکاتالیسـت 

کرومات مس/دی‌اکسید تیتانیوم نسبت داد.

شکل ۷. الگوهای XRD نانو رادهای دی‌اکسید تیتانیوم )a( و 
)b( کرومات مس/دی‌اکسید تیتانیوم

)شـکل 8(، تصاویر تهیه‌شـده با میکروسـکوپ الکترونی 
دی‌اکسـید  رادهـای  نانـو  مجموعـه   ،)FESEM( روبشـی 
نشـان  را  تیتانیـوم  مس/دی‌اکسـید  کرومـات  و  تیتانیـوم 
می‌دهـد. نمـا از بـالا و بغـل آرایه‌هـای نانـو راد دی‌اکسـید 
تیتانیـوم خالـص در )شـکل a( 8(( دیـده می‌شـود. قطـر و 
طـول متوسـط نانو رادهـای دی‌اکسـید تیتانیوم بـه ترتیب 

برابـر بـا 90 نانومتـر و 1/8 میکرومتر اسـت. )شـکل‌های 8 
تیتانیـوم  مس/دی‌اکسـید  کرومـات  از  تصاویـری   ))b-d(
تهیه‌شـده با میکروسکوپ الکترونی روبشی را نشان می‌دهد 
که از سوسپانسـیون نانو ذرات کرومـات مس در غلظت‌های 

مختلف تهیه گردیده‌اند.

شکل ۸. تصاویر SEM از بالا و عرض نانو رادهای دی‌اکسید تیتانیوم 
)شکل a( تصاویر FESEM از بالا از کرومات مس/دی‌اکسید 

)d شکل( C و نمونه )c شکل( B نمونه ،)b( شکل A تیتانیوم )نمونه

به‌منظـور مطالعـه دقیـق و تفصیلـی میکرو سـاختارهای 
کرومات مس/دی‌اکسـید تیتانیوم، مشـاهدات میکروسـکوپ 
الکترونی عبوری )TEM( و میکروسـکوپ انتقال الکترونی با 
 B جهـت آزمودن مورفولـوژی نمونه )HRTEM( وضوح‌بـالا
مطابق با )شـکل 9( انجام گرفت. تصویر TEM با بزرگنمایی 
کم کرومات مس/دی‌اکسـید تیتانیوم در )شکل a( 9(( نشان 
داده‌شـده اسـت. به‌روشـنی می‌تـوان دیـد کـه کامپوزیت‌ها 
دارای سـاختار نامتقـارن بـوده و از نانـو ذرات کرومـات مس 
و نانـو رادهـای دی‌اکسـید تیتانیوم تشکیل‌شـده اسـت. این 
تصویـر TEM همچنیـن بیان مـی‌دارد اندازه کریسـتال نانو 
ذرات کرومـات مس در حدود 20 نانومتـر و قطر نانو رادهای 
دی‌اکسـید تیتانیوم در حدود 100 نانومتر اسـت که با نتایج 
 )8 )شـکل  مطابـق   FESEM مشـاهدات  از  به‌دسـت‌آمده 
همخوانـی دارد. در ضمـن )شـکلهای b( 9 و c(( تصاویری با 
رزولوشـن بالا از بخـش اتصال نانو ذرات کرومـات مس و نانو 

رادهای دی‌اکسید تیتانیوم را نشان می‌دهد. 

)B فوتوکاتالیست کرومات مس/دی‌اکسید تیتانیوم )نمونه EDS و طیف SAED الگوی ،(b) HRTEM تصویر ،(a) TEM شکل ۹. تصویر
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علاوه بر این، حالت‌های شیمیایی عنصری کرومات مس/
دی‌اکسـید تیتانیوم )نمونه B( با اسـتفاده از اسپکتروسکوپی 
الکتـرون نوری اشـعه XPS ) X ( مـورد آزمایش قرار گرفت. 
نتایـج حاصله در )شـکل 10( نشـان داده‌شـده اسـت. طیف 
کامـل XPS نشـان می‌دهد تنهـا عناصر تیتانیوم، اکسـیژن، 
مس، کروم و کربن در سـطوح حضور دارند. این شکل، بیانگر 
تشـکیل اکسـید چنـد فـازی از کرومـات مس و دی‌اکسـید 

تیتانیوم است.

شـکل ۱۰. طیف کامل اسـکن شـده XPS فوتوکاتالیسـت 

B کرومات مس/دی‌اکسید تیتانیوم مربوط به نمونه

۵. نتیجه‌گیری و پیشنهاد‌ها

از طریـق  متانـول  بـه   CO2 کاهـش  مطالعـه،  ایـن  در 
تجدیـد  منابـع  و  الکتروکاتالیـز  فوتوکاتالیـز،  فرآیندهـای 
پذیـر موردبررسـی قـرار گرفت. تولیـد متانـول الکترولیزی و 
فوتوکاتالیسـتی درحال‌توسـعه بـوده و بـر اسـاس تحقیقـات 
مسـائل  و  اقتصـادی  ازلحـاظ   2050 سـال  تـا  انجام‌شـده 
زیسـت‌محیطی )انتشـار کربن( به مرحله توجیـه اقتصادی و 

اجرای صنعتی خواهند رسید.

همچنین، روش فوتوکاتالیسـتی جهت تولید گاز سنتز از 
نانو فوتوکاتالیسـت کرومـات مس بر پایه اکسـید تیتانیوم به 
روش آزمایشـگاهی بررسـی گردید. در نتایج مشاهده شد که 
با تخریـب 85/3 درصـد هیدروکربن موجـود در آب، کارایی 
نانوفوتوکاتالیسـت استفاده‌شده در تولید گاز سنتز حدود 14 
درصد بیشـتر از نانو فوتوکاتالیست اکسید تیتانیوم است. این 
نتیجه ازلحاظ بهبود شـرایط زیست‌محیطی در مسیر کاهش 
انتشـار گازهـای گلخانه‌ای حائـز اهمیت اسـت. در این مقاله 
فرآینـد MTP و MTO ازنظـر توجیـه اقتصـادی و فرآیندی 
موردمطالعه قرار گرفتند. با توجه به قیمت بسیار پایین متان 
در مقایسـه بـا اتـان و پروپان و وجـود منابع عظیـم متان در 

ایران حرکت به‌سـوی احداث واحدهای MTP و MTO حائز 
اهمیت است.

۶. فهرست علائم

MTBEمتیل ترشری بوتیل اتر

CO2کربن دی‌اکسید

H2هیدروژن

COکربن مونوکسید

GTMگاز به متانول

MTPمتانول به پروپیلن
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Abs‌tract

Methanol is one of the four basic chemicals that is used beside ethylene, propylene and ammonia 
to produce other chemicals. Industrial production of methanol is dependent on synthesis gas (a 
mixture of CO, H2 and CO2). One of the approaches of producing hydrogen from renewable and 
organic sources is green hydrogen, and researches in this field is being developed as a renewable 
fuel. Carbon dioxide (CO2) is a greenhouse gas and the main reason of global climate change, 
which is being studied and recycled to valuable products and fuels. Methanol production is one 
of method for decreasing CO2. In this study, using an experimental method of nano-photocatalyst 
and UV light (renewable method), synthesis gas by combining water and hydrocarbons was 
produced. Experimental results show that with the degradation of 85.3% of hydrocarbons in water, 
the efficiency of titanium oxide-based copper chromate nano-photocatalyst in the production of 
synthesized gas is about 14% higher than that of titanium oxide nano-photocatalyst. In addition, 
the crystalline phase and material structure, morphology and chemical composition were tested 
and analyzed using the measurements of XRD, SEM/EDS, TEM/EDS and XPS. This catalytic 
technique can be important in producing a clean fuel due to the reduction of greenhouse gas 
emissions and environmental effects. One of the applications of methanol in MTBE feed is to 
increase the octane number of gasoline. It is also proposed, with the reduction of methanol prices 
in the global market in the future and the growing importance of environmental issues, through 
appropriate incentives, efforts should be made to invest in the conversion of methanol to propylene.

Keywords: Nano photocatalyst, Synthesis gas, Renewable Methanol, Green Hydrogen, 
MTBE Unit, Propylene
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مقاله‌ی علمی- کاربردی
صفحه 57 - 75

تاریخ دریافت: 1401/03/10                                   تاریخ پذیرش: 1401/06/16

چکیده

گوگرد یکی از مهم‌ترین محصولات جانبی فرآوری نفت و گاز است که در صنایع مهمی همچون تولید اسیدسولفوریک 
و صنایع کشاورزی کاربرد دارد. از این رو بهبود راندمان فرآیندهای تولید گوگرد در مقیاس صنعتی توجه فراوانی را به 
خود اختصاص داده است. به دلیل وجود برخی از مشکلات فرآیندی ازجمله وجود ترکیبات سنگین آروماتیک و دمای 
فرایند  پایای  به شبیه‌سازی  مقاله  این  در  بنابراین  واحد کاهش می‌یابد.  این  راندمان   ،CO2 و وجود  فرآیند  نامناسب 
 Aspen Plus کلاوس اصلاح‌شده واحد بازیافت گوگرد پالایشگاه یکم مجتمع گاز پارس جنوبی با استفاده از نرم‌افزار
پرداخته‌شده است. همچنین به بررسی دینامیکی پارامترهای غلظت CO2 و دمای کوره بر میزان گوگرد تولیدی فرایند 
پرداخته می‌شود. نتایج نشان می‌دهد دقت شبیه‌سازی در حالت‌پایا و دینامیک مطلوب بوده به‌طوری‌که میانگین خطا 
برای اطلاعات جریان‌های شبیه‌سازی در مقایسه با داده‌های صنعتی، برای حالت‌پایا و دینامیک به ترتیب 2/55درصد 
و2/11 درصد است. همچنین نتایج نشان می‌دهد که افزایش 50 درصدی دمای کوره باعث افزایش دو برابری میزان گوگرد 

تولیدی و افزایش 50 درصدی غلظت CO2 باعث کاهش 4 درصدی میزان گوگرد تولیدی می‌گردد.

کلیدواژه‌ها: بازیافت گوگرد، فرآیند کلاوس اصلاح‌شده، شبیه‌سازی پایا و دینامیکی، نرم‌افزار Aspen، تغییر پارامترهای عملیاتی

۱. مقدمه 
در گاز اسـتحصالی از منابع نفت و گاز و پتروشـیمی مقدار 
زیـادی گاز سـولفید هیدروژن وجـود دارد. این ترکیب بسـیار 
خورنده به تجهیزات انتقال آسـیب می‌رسـاند درنتیجه تبدیل 
آن بـه گوگرد بسـیار مهـم اسـت. بنابرایـن از فرآیندهای مهم 

موجـود در صنایع پالایشـگاهی، فراینـد بازیابی گوگـرد از گاز 
اسـیدی اسـت. علاوه بر این گوگرد به‌عنوان یکـی از مهم‌ترین 
محصولات جانبی فرآوری نفت و گاز، در صنایع مهمی همچون 
تولید اسیدسـولفوریک و صنایع کشـاورزی کاربرد زیادی دارد. 
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از ایـن‌رو بهبـود راندمـان فرآیندهای تولید گوگـرد در مقیاس 
صنعتی توجه فراوانی را به خود اختصاص داده است ]1[. واحد 
تولید گوگرد شـامل بخش‌های مختلفی اسـت که به شرح زیر 

است ]2[:

• بخش کلاوس1: در این بخش تمامی گاز اسـیدی ارسالی 	
از واحد آمین و گازترش از واحد آب‌ترش تصفیه می‌شود

• 	TAIL GAS (TGT( بخش تصفیه

• بخش گاز زدایی از سولفور مایع	

• بخـش کوره شکسـت حرارتـی: ایـن بخـش از مهم‌ترین 	
بخش‌های واحد تولید گوگرد است که تمامی واکنش‌های 
شکسـت در آن انجام می‌شـود. واکنش‌هایی که در کوره 
انجـام می‌گیـرد واکنش‌هـای احتراقـی و بـه دنبـال آن 

واکنش‌های تعادلی در دمای بالا است.

• کوره شکسـت حرارتی از سـه بخش اصلی انتقال حرارت 	
جابه‌جایی، انتقال حرارت تشعشـعی و خطوط مبدل‌های 

انتقال حرارت تشکیل‌شده است.

در فرآینـد بازیافـت گوگـرد باوجـود بازدهـی مناسـب بـه 
دلیـل برخـی از مشـکلات فراینـدی، فرآورده‌هـای نهایـی و 
همچنیـن راندمان آن‌ها از کیفیت و کمیت مناسـبی برخوردار 
نمی‌باشـند. وجود ناخالصی‌های فراوان در گاز اسیدی، استفاده 
از کاتالیزورهای نامرغوب، حضور ترکیبات سنگین آروماتیک و 
همچنین دمای نامناسب فرآیند ازجمله مشکلاتی است که به 
کاهش راندمان این واحد منجر می‌شـوند که می‌تواند منجر به 
غیرفعال شدن کاتالیسـت‌های موجود در بسترهای کاتالیستی 
شـود. به‌عنـوان مثال درصـد تبدیل گوگـرد در واحـد بازیافت 
گوگـرد از نـوع فرآینـد کلاوس معمـولاً بین 95 تـا 98 درصد 
تغییـر می‌کند اما میزان بازدهی برخـی از واحدهای مذکور در 
پالایشگاه‌های داخلی به دلیل همین مشکلات عملیاتی ممکن 

است تا کمتر از 85 درصد نیز کاهش یابد ]2[.

بـا توجـه به اینکـه واحدهـای صنعتـی هیچ‌کدام عماًل در 
شـرایط پایا نیست و همچنین با تغییر شـرایط عملیاتی و بروز 
اغتشاشـات به علت مشـکلاتی که بالا ذکر گردید باید کیفیت 
محصـولات خود را حفـظ کنند، مؤثرترین روش برای بررسـی 
این تغییرات اسـتفاده از شبیه‌سـازی دینامیکی فرآیند اسـت. 
در شبیه‌سـازی دینامیکی، هم‌زمان با طراحـی، اثر پارامترهای 
مختلف در نظر گرفته می‌شود و در صورت نیاز کنترل می‌گردد.

بنابراین این تحقیق ابتدا به شبیه‌سازی پایای فرآیند کلاوس 
1. Claus

اصلاح‌شده واحد بازیافت گوگرد پالایشگاه یکم مجتمع گاز پارس 
جنوبی با اسـتفاده از نرم‌افزار Aspen Plus پرداخته، سـپس به 
بررسی دینامیکی پارامترهای غلظت CO2 و دمای کوره بر میزان 
گوگـرد تولیدی فرایند با نرم‌افـزار Aspen Dynamic پرداخته 

است.

مرور و بررسی تحقیق‌های گذشته:

رضازاده فیض‌آبادی به رفع مشکل واحدهای بازیافت گوگرد 
پالایشگاه گاز شهید هاشمی نژاد پرداخته است که دمای پایین 
کوره‌های واکنش، سـبب ناقص سـوزی هیدروکربورها و از بین 
رفتن سریع فعالیت کاتالیست‌های بستر کاتالیستی مرحله اول 
می‌شـوند و به بررسـی امکان جذب B.T.E.X )بنزن، تولوئن، 
اتیـل بنـزن و زایلـن( از گازهای اسـیدی ورودی بـه واحدهای 

بازیافت گوگرد پرداخته است ]4[.

جـوادی نسـب ضمن ارائه شـرح فرآیند بازیافـت گوگرد به 
روش کلاوس، با بررسی سینتیک واکنش‌ها، شبیه‌سازی واحد 
را توسـط نرم‌افزار Aspen با استفاده از داده‌های واحد بازیافت 
گوگـرد فـاز 4 و 5 پـارس جنوبـی کـه توسـط شـرکت لورگی 
ارائه‌شده، انجام داده است. درنهایت سازگاری و همخوانی قابل 
قبولی میان نتایج به‌دست‌آمده از شبیه‌سازی و داده‌های موجود 
و همچنیـن نتایج شبیه‌سـاز Sulsim مشـاهده کرده اسـت. با 
شبیه‌سازی واحد، امکان شناسایی متغیرهای تأثیرگذار را فراهم 
کرده است. پس از شناسایی این متغیرها با بیشینه‌سازی مقدار 
بازیافت گوگرد در کل واحد، مقادیر بهینه متغیرهای موردنظر 
به‌منظور به‌کارگیری در فرآیند به‌دست‌آمده است. پس از آنالیز 
حساسیت روی متغیرهای عملیاتی، به‌منظور بهینه‌سازی واحد 
از الگوریتم ژنتیک استفاده کرده است و مقدار بهینه متغیرهای 

عملیاتی را به دست آورده است ]5[.

پهلوان و همکاران به مدل‌سازی و شبیه‌سازی کوره واکنش 
با اسـتفاده از نرم‌افزار پروماکس پرداختند. در این مطالعه کوره 
واکنـش با یک مدل سـینتیکی شبیه‌سازی‌شـده اسـت. دما و 
غلظـت خروجی پیش‌بینی‌شـده توسـط این مدل بـا داده‌های 
تجربـی منتشرشـده در داده‌هـای به‌دسـت‌آمده از شبیه‌سـاز 
پروماکس مقایسـه شـده است. مدل جنبشـی که در این مقاله 
مورداسـتفاده قـرار می‌گیـرد دارای دو ویژگی مهم اسـت. اولاً 
این‌یک مدل توزیع‌شـده اسـت و می‌تواند برای به دست آوردن 
پروفیل‌هـای دمـا و غلظت درون کوره اسـتفاده می‌شـود. ثانیاً 
این مدل پویا اسـت و می‌تواند برای تجزیه‌وتحلیل رفتار گذرا و 

طراحی سیستم کنترل استفاده شود ]6[.
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ایرانمـش و همـکاران به بررسـی دمای کـوره و تأثیر آن بر 
میـزان بازیافت گوگرد در واحدهای بازیافت گوگرد با اسـتفاده 
از نرم‌افزار شبیه‌ساز پروماکس پرداختند. آن‌ها دریافتند که اگر 
 BTEX دمای کوره زیر 950 درجه سانتی‌گراد باشد ترکیبات
)بنزن، تولوئن، اتیل بنزن و زایلن( به‌طور کامل نمی‌سوزند و بر 
روی بسترهای کاتالیستی نشسته و باعث افت راندمان می‌شوند 

.]3[

عبدلی و همکاران به بررسـی اثر غلظت هیدروژن سـولفید 
بر میـزان بازیافت گوگـرد و دمای احتراق کـوره واحد بازیافت 
گوگـرد پالایشـگاه نفت آبـادان پرداختنـد. آن‌هـا در این مقاله 
فرآیند احتراق در کوره واکنش پالایشـگاه مذکور شبیه‌سـازی 
و نتایـج بـا داده‌هـای تجربـی بررسـی نمودنـد. سـپس روش 
بهینه‌سازی افزایش نسـبت مولی هیدروژن سولفید موجود در 
ورودی برای سه حالت 81، 84 و 87 درصدی شبیه‌سازی‌شده 
اسـت. شبیه‌سـازی‌ها با اسـتفاده از نرم‌افزار فلوئنت انجام‌شده 

است ]7[.

مریـم سـعید و همـکاران یک مـدل ریاضـی بـرای راکتور 
کاتالیسـتی بـا اسـتفاده از نرم‌افـزار متلـب ارائـه و از یک مدل 
 CS2 و COS سـینتیکی برای واکنـش هیدرولیـز دو ترکیـب
جهـت بـرآورد تغییرات درصـد تبدیل و غلظـت محصولات در 

طول بستر استفاده نمودند ]8[.

ادیمی و همکاران از کنترل‌کننده نرو-فازی به‌منظور کنترل 
سـرعت واکنش در بسـتر کاتالیسـتی فرآیند کلاوس استفاده 
کردند. همچنین با استفاده از نرم‌افزار متلب شبیه‌سازی فرآیند 
را انجام دادند و مقایسـه‌ای میـان نتایج حاصل از کنترل‌کننده 

پیشنهادی نرو-فازی و کنترل‌کننده کلاسیک نمودند ]9[.

پهلـوان بـه مدل‌سـازی دینامیکی کـوره‌ی واکنـش، دیگ 
بازیافـت حرارتی، بسـترهای کاتالیسـتی و چگالنده‌های واحد 
بازیافـت گوگـرد پرداختـه اسـت و برنامه‌ی مربوط بـه هر یک 
از آن‌ها را توسـط نرم‌افزار متلب نوشـته اسـت. کوره‌ی واکنش 
مهم‌تریـن بخـش واحد بازیافت گوگرد اسـت از ایـن رو تمرکز 
بیشـتری بـر آن شـده اسـت و در این تحقیق مدل سـینتیکی 
شـامل چهـارده واکنـش از مهم‌تریـن واکنش‌های کوره اسـت 

.]10[

جعفـری نژاد مقدمه‌ای مهـم و مفصل برای کنترل و ترمیم 
ترکیبـات گوگـرد به‌ویژه اکسـید انتشـار شـده از صنعت نفت 
می‌دهد. شـروع با بخش‌هـا، منابع اصلی و نوع عملیاتی اسـت 
که گاز SOx گوگرد منتشرشده را تولید می‌کند حداکثر مقدار 
خارج‌شده آن‌ها از صنعت نفت، کم کردن، کنترل، پیشگیری و 

ترمیم روش‌های این انتشـار از صنعت نفت است. در میان این 
روش‌ها واحد بازیابی گوگرد که اغلب شامل یک فرآیند کلاوس 
بـرای حذف تـوده گوگرد و سـپس متعاقبـاً ترمیم یـک واحد 
تصفیه گاز باقی‌مانده برای حذف H2S باقی‌مانده و سوخت گاز 

در جزئیات موردبحث قرارگرفته است ]11[.

حجـازی بـه شبیه‌سـازی واحد بازیافـت گوگرد پالایشـگاه 
آبادان با بررسـی سـینتیک واکنش‌ها و با اسـتفاده از داده‌های 
واحـد مذکور بـا نرم‌افـزار Aspen Plus پرداخته اسـت. نتایج 
شبیه‌سـازی پایا واحد با داده‌های فرآیندی مورد مقایسـه قرار 
گرفت و خطای شبیه‌سـازی بـرای گوگرد تولیـدی در واحد 2 
 minitab درصد به دسـت آمد و سـپس با اسـتفاده از نرم‌افزار
مـدل ریاضی ارائه گردیده اسـت که به کمـک آن بتوان عوامل 

مؤثر بر راندمان این واحد را شناسایی کرد ]12[.

سـمانه زارعـی و همکاران مدل‌سـازی و بهینه‌سـازی کوره 
واکنش واحد بازیافت گوگرد پالایشگاه‌های گازی را با ارائه یک 
شبکه واکنش جهت مدل‌سازی سینتیکی و نهایتاً بهینه‌سازی 

کوره واکنش با استفاده از نرم‌افزار متلب انجام دادند ]13[.

عبدلی و همکاران توانسـتند ابتدا به شبیه‌سـازی و بررسی 
پارامترهای فرآیندی واحد بازیافت گوگرد پالایشگاه نفت آبادان 
و اعتبـار سـنجی داده‌های عددی با داده‌هـای تجربی بپردازند. 
سـپس پارامتر پیش گرم کردن خط ورودی هوا و گاز سـولفید 
هیدروژن به‌صورت هم‌زمان بر روی میزان افزایش تولید گوگرد 
در خروجـی و افزایش دمـای احتراق کـوره واکنش موردبحث 
قراردادنـد. شبیه‌سـازی تحقیـق آن‌هـا بـا اسـتفاده از نرم‌افزار 

فلوئنت انجام‌شده است ]14[.

اسـفندیاری و همـکاران بـا ارائـه روشـی جهـت بهبـود 
شبیه‌سـازی واحـد بازیافت گوگرد توسـط نرم‌افـزار پروماکس 
در حضور ترکیبات سـنگین آروماتیـک پرداختند. آن‌ها ضمن 
شبیه‌سـازی واحـد بازیافـت گوگـرد پالایشـگاه گاز خانگیران، 
کاسـتی‌های نرم‌افـزار پروماکـس در حضور ترکیبات سـنگین 
آروماتیک بررسـی و راه‌کارهایی جهت بهبود شبیه‌سـازی‌های 

صورت گرفته ارائه نمودند ]15[.

عبدلی به شبیه‌سـازی واحد بازیافت گوگرد پالایشگاه نفت 
آبادان به همراه بررسـی اثـر افزایش مقدار هوادهـی ورودی بر 
میـزان بازیافت گوگـرد و دمای کـوره واحد مذکور بـا نرم‌افزار 
فلوئنـت پرداختـه اسـت. فرآینـد احتـراق در کـوره واکنـش 
پالایشگاه مذکور شبیه‌سازی و نتایج با داده‌های تجربی مقایسه 
شـده‌اند، سـپس روش بهینه‌سـازی افزایش دبی هوای ورودی 
برای سه حالت افزایش 5، 10 و 20 درصدی با نرم‌افزار فلوئنت 
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شبیه‌سازی‌شده است ]16[.

اقبال احمدی چارچوبی کلی برای توسعه مدل شبیه‌سازی 
واحد برای فرآیند کلاوس اصلاح‌شده بر اساس ارزیابی داده‌ها و 
برآورد پارامترها با استفاده از الگوریتم ژنتیک ارائه داده است. او 
از نرم‌افزار هایسـیس به‌عنوان یک شبیه‌ساز فرآیندهای تجاری 
که از سطح دقت بالا برخوردار است استفاده کرده است. ساخت 
یک چارچوب ارتباطی بین هایسـیس و متلب، داده‌های پیش 
فرآیندی از داده‌های خام اندازه‌گیری و سپس تطبیق داده‌ها و 
ارزیابی هم‌زمان پارامترها تشخیص خطای ناخالص در الگوریتم 

پیشنهادی انجام شد ]17[.

صادقـی و همکاران شبیه‌سـازی و بهینه‌سـازی راکتورهای 
کاتالیسـتی واحد بازیافت گوگرد را با استفاده از نرم‌افزار اسپن 
انجـام دادند. آن‌ها در این مطالعه از بسـته جامد Aspen برای 
شبیه‌سـازی و بهینه‌سـازی دمـای مبدل‌هـای کلاوس در یک 
واحـد بازیافت گوگـرد صنعتی اسـتفاده کردند. در ابتـدا برای 
اثبـات صحت شبیه‌سـاز، تبدیـل هیـدروژن سـولفید و میزان 
تولید گوگرد که توسط Aspen محاسبه می‌شود را با داده‌های 

صنعتی مقایسه کردند ]18[.

زارعـی و همـکاران در ایـن مطالعـه کـوره واکنـش فرآیند 
کلاوس با اسـتفاده از روش حداقل انرژی آزاد گیبس که شامل 
پارامترهای جدید در همبستگی خواص ترمودینامیکی است را 
با اسـتفاده از نرم‌افزار متلب مدل کردند. مدل سـینتیکی برای 
دیـگ بازیافت حرارت می‌توانـد داده‌های آزمایشـی منطقی را 

پیش‌بینی کند ]19[.

2. فرآیند کلاوس 

از مهم‌تریـن فرآیندهای مورد اسـتفاده در دنیا برای تبدیل 
H2S به گوگرد عنصری فرایند کلاوس اصلاح‌شـده اسـت ]3[. 

اولین بار در سال 1883 میلادی، روش کلاوس در تولید گوگرد 
توسط شـیمیدان انگلیسـی به نام فردریچ کلاوس1 پایه‌گذاری 
گردید. واکنش اصلی کلاوس بر پایه اکسیداسیون هیدروژن با 
هوا )اکسـیژن( در حضور کاتالسـیت )بوکسیت( در یک راکتور 
یک مرحله‌ای اسـت. محصولات این واکنـش همان‌طور که در 

معادله 1 مشاهده می‌شود، گوگرد عنصری و آب است.

2H2S+1/2 O2 → S2+H2O                                    )1(

∆H@77F = -135200 Btu

کنترل واکنش که به‌شـدت گرمازا است، مشکل بود و بازده 

1. Friedrich Claus

بازیافت گوگرد در محدوده 90-80 درصد قرار می‌گرفت. اولین 
اصلاحـات فرآیند کلاوس بهبودیافته در دهه‌ی 1930 میلادی 
توسط شرکت آلمانی از تغییرات در فرآیند اولیه حاصل گردید. 
نخسـت در کوره واکنش یک‌سـوم سـولفید هیدروژن سوزانده 
شـده تا دی‌اکسـید گوگرد تشـکیل شـود، علاوه بر این در این 
مرحله بخشـی از سـولفید هیدروژن به گوگرد عنصری تبدیل 
می‌گردد. سپس گازهای باقی‌مانده با دوسوم سولفید هیدروژن 
در یک راکتور کاتالیسـتی ترکیب‌شـده تا گوگرد تشکیل شود، 
بنابراین نخست اکسیژن هوا با یک‌سوم سولفید هیدروژن طبق 

معادله 2 در کوره واکنش می‌دهد.

H2 S+3/2 O2 ↔ SO2+H2O                                  )2(

∆H= -560 (Kj/mol)

واکنش‌هـای 3 الی 6، در کوره واکنش بخشـی از سـولفید 
هیدروژن را بـه گوگرد عنصری تبدیل می‌کنند. این گوگرد در 

اولین چگالنده از جریان گازی جدا می‌شوند.

2H2 S+O2 → S2+2H2O                                       )3(

2H2 S+1/2 O2 → S2+H2O+H2                             )4(

2H2 S → S2+2H2                                                  )5(

2H2+SO2 → 1/2 S2+2H2O                                  )6(

اکنـون گازهـای باقی‌مانـده با دوسـوم سـولفید هیـدروژن 
در راکتـور اول واکنـش داده و گوگرد عنصری تولید می‌شـود. 

واکنش به‌صورت زیر است:

2H2 S+SO2 ↔ 3/2 S2+2H2O                               )7(

∆H=+47 (kJ/mol)

سـولفید هیدروژن و دی‌اکسید گوگرد باقی‌مانده در جریان 
گاز، مطابق واکنش 8 در راکتورهای بعدی در دمای پایین‌تری 

واکنش می‌دهد.

2H2 S+SO2 ↔ 3/8 S2+2H2O                               )8(

∆H= -108 (kJ/mol)

چنـد  یـا  دو  شـامل  شـیمیایی،  واکنـش  یـک  سـرعت 
واکنش‌دهنـده، با اضافه کـردن ماده‌ای به نـام کاتالیزور بهبود 
می‌یابـد. برخلاف دیگر مواد موجود در واکنش‌های شـیمیایی، 
کاتالیزورها مصرف نمی‌شوند. با استفاده از کاتالیست در واکنش 
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شیمیایی انرژی رسـیدن به حالت گذرا یا به‌عبارت‌دیگر انرژی 
فعال‌سازی کاهش می‌یابد، اما کل انرژی آزادشده یا مصرف‌شده 
در واکنـش تغییری نمی‌کنـد. در یک واکنش شـیمیایی برای 
تبدیـل مطلـوب واکنش‌دهنده‌ها بـه محصولات بـدون حضور 
کاتالیست، دمای بالایی موردنیاز است، اما اگر واکنش در حضور 
یک کاتالیسـت انجام شـود، انـرژی اولیه موردنیاز برای شـروع 
کاهش‌یافتـه و درنتیجه هزینـه تجهیزات و انـرژی نیز کاهش 
خواهد یافت. علاوه بر این، نوع کاتالیزورهای انتخابی نیز بسیار 
اهمیت دارنـد، زیرا بازده تولید گوگـرد در واحد بازیابی گوگرد 
به میزان قابل‌توجهی به فعالیت و واکنش‌پذیری کاتالیزورهای 
مورداسـتفاده در ایـن فرآیند بسـتگی دارد. همچنیـن یکی از 
مشـکلات عمده‌ی مربوط بـه عملیات کاتالیزورهـای هتروژن، 
کاهش و از دسـت رفتن فعالیت کاتالیست هم‌زمان با برقراری 
جریان خوراک اسـت. این مشـکل، غیرفعال شـدن کاتالیست 
نامیـده می‌شـود. ایـن فرآینـد کـه دارای ماهیتی شـیمیایی و 
فیزیکی اسـت هم‌زمان با واکنش اصلی اتفاق می‌افتد. غیرفعال 
شدن اجتناب‌ناپذیر است اما می‌توان سرعت آن را کاهش داد یا 
حتی مانع از آن شد و از برخی اثرات و عواقب آن اجتناب کرد. 
با توجه به شـناخت اهمیت اسـتفاده از کاتالیست و مؤثر بودن 
نوع کاتالیزورهای انتخابی لازم است کاتالیزورهای استفاده‌شده 
برای این فرآیند، شناسایی‌شده و انتخاب آن، با توجه به مؤثر و 
پایدار بودن کاتالیسـت انجام گردد. همچنین با توجه به این‌که 
فعالیت کاتالیزورهای این واحد در حین عملیات کاهش می‌یابد 
تـا اینکه درنهایـت در طی یـک مدت‌زمان مشـخص غیرفعال 
می‌شـود پیش‌بینـی عملکـرد کاتالیسـت فرآینـد کلاوس یک 
مسئله مهم برای کمک به شـرکت‌ها و پالایشگاه‌ها در انتخاب 
کاتالیسـت مناسـب و عیب‌یابـی واحـد گوگرد اسـت، بنابراین 
درمجمـوع فرآیندهـای بازیافـت گوگرد توسـط روش کلاوس 

شامل مراحل عملیاتی زیر است ]3[:

احتراق	•

یعنـی سـوزاندن هیدروکربورها و دیگر مـواد قابل‌احتراق و 
مقدار 1/3 و 2/3، از جریان گاز اسیدی.

دیگ بازیافت دما	•

جهت خنـک کردن محصـولات احتراق، بیشـتر واحدهای 
 470-365 F 500-150 و دمای psig کلاوس، بخـار با فشـار
در ایـن مرحله تولیـد می‌کنند دمـای جریان گاز خنک شـده 

معمولاً در محدوده F 700-600 خواهد بود.

تبدیل کاتالیتیکی	•

واکنـش H2S و SO2 را بهبـود می‌بخشـد و ایـن مرحلـه 
معمولاً شامل 4-2 راکتور کاتالیستی است. گاهی کاتالیست‌ها، 
واکنش‌های جانبی تولیدی در مرحلـه احتراق را نیز هیدرولیز 

می‌کنند.

گرم کردن	•

بعـد از کندانس نمودن و جداسـازی گوگـرد، به‌منظور بالا 
نگه‌داشتن جریان گاز در دمایی بالاتر از نقطه شبنم گوگرد، این 

عمل انجام می‌پذیرد.

چگالش	•

جریـان گازی خروجـی از تبدیل‌کننده‌هـای کاتالیسـتی 
بایـد خنـک شـده و در این مـورد بخار فشـار ضعیـف تولید 
می‌شـود. معمـولاً ترکیـب گاز ورودی به واحدهـای کلاوس 
حـدود 80-30 درصد مولی هیدروژن سـولفید اشـباع با آب 
و 1/5 درصد هیدروکربورها و مابقی دی‌اکسـید کربن اسـت. 
در پروسـه‌های اصلاح‌شـده کلاوس دمـای مرحلـه حرارتـی 
در حـدود 1800 تـا 2500 درجـه فارنهایت اسـت. با توجه 
به وجـود انـواع مختلف گوگـرد در دماهای مختلـف معمولاً 

گوگرد در آن مرحله به‌صورت S2 است.

2H2 S+O2 → S2+2H2O                                       )9(

∆H@77 F= -135200 Btu)

2H2 S+SO2 → 3/2 S2+2H2O                             )10(

∆H@77 F=+20400 Btu

3. شـرح مختصـر جریـان گاز اسـیدی در واحدهای 
بازیافت گوگرد

همان‌طور که در )شکل 1( نشان داده‌شده است، گاز اسیدی 
پس از خروج از بالای ظرف برگشـتی در واحدهای تصفیه گاز، 
مایع‌هـای  وارد Acid Gas Knock out Drum می‌گـردد. 
 K.O.D احتمالی درون گاز، جداشـده و گاز اسـیدی از بـالای
گاز اسیدی، خارج‌شده و پس از Split شدن، وارد کوره واکنش 
می‌شـود. در کوره واکنش با هوای کنترل‌شـده مخلوط شده و 
احتـراق صورت می‌گیرد. 54 درصد هیدروژن‌سـولفوره موجود 
در گاز اسـیدی در کـوره واکنش به بخار گوگرد تبدیل‌شـده و 
46درصـد به‌صـورت دی‌اکسـید گوگـرد و هیدروژن سـولفید 
باقی‌می‌مانـد. هیدروکربورهـای موجـود در گاز اسـیدی نیز در 
 CO2,CO,H2O,CS2,COS کوره واکنش محترق شـده و بـه
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تبدیـل می‌گردنـد. جهت جذب نمـودن حرارت تولیدشـده در 
کـوره واکنـش و مایع کـردن بخـارات گوگـرد و همچنین بالا 
بـردن راندمان فرآیند، گازهای حاصلـه از احتراق، پس از کوره 
واکنـش وارد یک دیگ بخار می‌شـوند تا قطـرات گوگرد مایع 
جدا گردند. جهت کنترل حـرارت، گاز ورودی به دیگ بخار به 
دو بخش تقسـیم می‌شـود. یک بخش با عبور از 1940 لوله دو 
اینچی به دمایی حدود 230 درجه سـانتی‌گراد رسیده و بخش 
دیگـر با عبور از یک خط 24 اینچ کـه در مرکز دیگ بخار قرار 
دارد به دمایی حدود 630 درجه سـانتی‌گراد می‌رسـد. این دو 
بخش در خروجی کوالیسر اول با یکدیگر مخلوط شده و دمای 
گاز اسـیدی ورودی به بسـتر کاتالیسـتی مرحله اول را کنترل 
می‌نماید. در بسـتر کاتالیسـتی مرحله اول گازهای دی‌اکسـید 
گوگرد، هیدروژن دی سـولفید در حضور کاتالیسـت‌ها یکدیگر 
ترکیب‌شـده و بخـار گوگرد تولیـد می‌نمایند. سـپس گاز وارد 
سـردکننده مرحلـه اول می‌شـود. گوگـرد مایع‌شـده به مخزن 
زیرزمینـی هدایت‌شـده و گاز وارد کوالیسـر دوم می‌گـردد تـا 
قطـرات احتمالی گوگرد از آن جدا شـوند. جهت کنترل درجه 
حرارت گاز، گاز اسـیدی خروجی توسـط کوره کمکی اول گرم 
شده و سپس وارد بستر کاتالیسـتی دوم می‌گردد. گاز اسیدی 
خروجـی پـس از آن به ترتیـب وارد سـردکننده مرحلـه دوم، 
کوالیسـر سوم، کوره کمکی دوم، بستر کاتالیستی مرحله سوم، 
سردکننده مرحله سـوم، کوالیسـر چهارم و درنهایت زباله‌سوز 
می‌شـود و در هر مرحله گوگرد مایع‌شده و به مخزن زیرزمینی 
هدایت می‌شـود. دیگ بخار با فشـار متوسـط تولید می‌نمایند 
که جهت چرخانیدن توربین دمنده‌های هوا اسـتفاده می‌گردد. 
سـردکننده‌های مرحله اول و دوم نیز، بخار فشار ضعیف تولید 
می‌کنند و سردکننده مرحله سوم هم که در فشار بسیار ضعیف 
psig 14/9 کار می‌کند، بخار تولیدی آن در کولر هوایی سـرد 

گردیده و مایعات حاصله در یک ظرف جمع‌آوری‌شده و دوباره 
توسط یکی از دو پمپ به سردکننده مرحله سوم پمپ می‌شود.

شکل ۱. شماتیک کلی از واحد بازیافت گوگرد ]20[.

4. شبیه‌سازی پایا کل واحد فرآیند بازیافت گوگرد

 Aspen plus از نرم‌افـزار  بـرای شبیه‌سـازی اسـتاتیک 
استفاده‌شـده اسـت. ایـن نرم‌افـزار از مجموعـه نرم‌افزارهـای 
شـرکت Aspen Tech، ازجملـه قوی‌تریـن و پرکاربردتریـن 
نرم‌افزارهای شبیه‌سـاز مورداسـتفاده در دنیا بوده که برخلاف 
نرم‌افـزار Hysys از دیگـر محصولات این شـرکت که بیشـتر 
 Aspen plus جنبه‌ی آموزشـی و دانشـگاهی دارد، نرم‌افـزار
کاماًل صنعتـی و تخصصـی نوشته‌شـده و همچنیـن قدمـت 
بیشـتری نسـبت به نرم‌افـزار Hysys دارد و بـه همین دلیل 
در بیشـتر شـرکت‌های نفتـی، شـیمیایی و دارویـی دنیـا از 
نرم‌افزار Aspen اسـتفاده می‌شـود. ازجملـه برتری‌های دیگر 
این نرم‌افزار نسـبت به سـایر نرم‌افزارهای شبیه‌ساز مهندسی 
شـیمی، به‌دقـت بـالای محاسـبات، بانـک اطلاعاتـی بسـیار 
جامـع آن برای مـواد گوناگـون، میدان‌های نفتـی و معادلات 
ترمودینامیکی، همچنین امکان انجام شبیه‌سازی فرآیندهای 

الکترولیت، پلیمری، جامد و غیره می‌توان اشاره کرد.

	اساس طراحی

این واحد برای رسـیدن به بازیافت کل گوگرد با استفاده از 
واکنش کلاوس با واحد بالادسـتی برای مورد طراحی با مزایای 

زیر طراحی‌شده است:

• قابلیت و انعطاف‌پذیری بالای عملیات برای فاکتور جریان 	
حاصل می‌شود.

• سازگاری با عملکرد گازهای ضعیف اسیدی	

• ایمنی عملیات بالا	

• حداقل سرمایه و هزینه‌های عملیاتی	

	شرح فرآیند

گاز اسـیدی خروجـی از واحـد شـیرین سـازی وارد یـک 
 )K.O.D( تفکیک‌کننـده گاز اسـیدی یـا مخـزن ضربه‌گیـر
می‌شـود. انتقال این مایع که حذف‌شده به واحد شیرین سازی 

گاز اسیدی به‌وسیله پمپ انجام می‌شود.

	Acid Gas K.O.D

مایع‌های همراه گاز ورودی به علت آنکه باعث خوردگی در 
سیسـتم، کاهش کارایی کاتالیسـت‌ها، از بین بردن شـعله‌های 
کوره واکنش، افزایش مقدار واکنش‌های جانبی و غیره خواهند 
گردیـد. بایسـتی در ابتـدای واحد تا حـد امکان گرفته شـوند. 
بـه همیـن منظور، مخزنـی عمـودی از جنس فـولاد زنگ نزن 
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به نـام تفکیک‌کننده گاز اسـیدی یـا K.O.D در ابتدای واحد 
گرفته‌شـده اسـت. در این مخزن مایع‌های همراه گاز اسـیدی 
از قبیـل آب، هیدروکربورهـای مایع و آمین بـا برخورد به یک 
صفحه فلزی یا بافـل از جنس فولاد زنگ نزن و عبور از 8 عدد 
مش از نوع S.S گرفته‌شـده و از طریق یـک تله بخار گاز/مایع 
)نوعی از ولوهای اتوماتیک( به سمت مخزن تخلیه آمین واحد 
تصفیه گاز هدایت می‌شـود. برای کنترل سطح مایع‌های داخل 
تفکیک‌کننده دو عدد سوئیچ کنترل سطح، تعبیه‌شده است که 
بدیهی اسـت با بالا آمدن سـطح مایع‌های نخست سوییچ و در 
صورت عدم تخلیه مایع‌ها، سـپس سـوییچ عمل نموده و باعث 
S/D واحـد می‌گردد. به همین منظور یک عدد شـیر بای‌پاس 

تخلیه سـریع‌تر مایع‌ها به‌طرف سمت آمین در نظر گرفته‌شده 
است. یک عدد گیج گلاس نیز به تفکیک‌کننده متصل گردیده 
است. در حالتی که به هر علتی نتوان مایع‌ها را به سمت آمین 
واحد تصفیه گاز تخلیه کرد. در ابتدای این مخزن شیری دستی 
قرار دارد که می‌توان به‌وسیله آن جریان گاز اسیدی به واحد را 

قطع و وصل نمود.

	:کمپرسور
هـوای فرآینـد به‌وسـیله‌ی دو کمپرسـور یا دمنـده تأمین 
یـا سـانتریفیوژ،  انتقـال مثبـت  می‌شـود. دمنـده می‌توانـد 
تک‌مرحله‌ای یا چندمرحله‌ای باشـد. در واحد بازیافت گوگرد 
به دلیل دبی بالای هوای موردنیاز جهت احتراق از کمپرسـور 
استفاده می‌شود. جهت راه‌اندازی دمنده می‌توان از موتورهای 
الکتریکـی یـا توربین بخار اسـتفاده کـرد. توربیـن دمنده که 
بـرای تولید هـوای مصرفی واحدهای SRU بـه کار می‌رود از 
فشـار بخار متوسـط MP اسـتفاده می‌کند، بخاری که توسط 
W.H.B تولیـد می‌شـود از نوع MP اسـت. بخـار خروجی از 

دمنده بخار LP است که برای جلوگیری از افزایش فشار بخار 
LP خروجی دو عدد PSV روی هر خروجی دمنده نصب‌شده 

است.

	:کوره
گاز اسـیدی پس از عبور از شیر کنترل وارد مبدل می‌شود 
و پس از آن وارد یک میکسـر می‌شود که در اینجا به دو بخش 
تقسـیم می‌شـود که 1/3 و 2/3 وارد کوره می‌شود. اندازه کوره 
به‌گونـه‌ای انتخاب‌شـده تا تقریباً بـه تعـادل ترمودینامیکی در 
گازهای خروجی از مشـعل H2S برسد. بسیاری از واکنش‌های 
شیمیایی در کوره بخشی از سولفید هیدروژن را به بخار سولفور 

تبدیل می‌کنند.

	:)W.H.B( دیگ بازیافت حرارت
به جهت جذب حرارت تولیدشـده در کوره واکنش و مایع 
کـردن گوگـرد، همچنین بـالا بـردن راندمان واحـد، گازهای 
حاصلـه، پـس از کـوره واکنـش وارد دیـگ بخـار می‌شـوند. 
معمـولاً در بیشـتر واحدهای جدیـد بازیافت گوگـرد با روش 
کلاوس، مبـدل بازیافت حرارت و کوره واکنش در یک مخزن 
با یکدیگـر ترکیب‌شـده‌اند. گازهای خروجی از کـوره واکنش 
بـا درجه حرارتـی حدود 840 درجـه سـانتی‌گراد از لوله‌های 
داخلـی مبدل بازیافت حرارت که از نوع پوسـته و لوله اسـت 
عبور نموده و گرمای خود را صرف تولید بخارآب می‌نماید. در 
این مرحله 15 درصد از کل گوگرد تولیدی به دسـت می‌آید. 
ایـن مبـدل که با بخـار MP تولیدی خود به‌عنـوان یک بویلر 
قابل‌توجـه عمـل نموده و نیـروی محرکـه دمنده‌هـای هوا را 

تأمین می‌کند.

	:تبدیل‌کننده‌ها
جهت تکمیل تبدیل هیدروژن سولفید به گوگرد، گازهای 
خروجـی از دیـگ بازیافـت حـرارت وارد تبدیل‌کننده‌هـای 
کاتالیسـتی می‌گردنـد. واکنـش در مبدلـی بـه نـام کانورتـر 
صـورت می‌گیـرد. در محـدوده دمایـی کانورترهـا، واکنـش 
کلاوس یـک واکنـش گرمازاسـت و تعادل‌هـای واکنـش در 
دماهـای پایین به دسـت می‌آیند. کربونیل سـولفاید و کربن 
دی سـولفاید در دماهـای بالاتر بیشـتر هیدرولیـز می‌گردند 
به‌طوری‌کـه در دمـای 400 درجـه سـانتی‌گراد ایـن مواد به 
هیدروژن سولفید به مقدار صد در صد پیشرفت خواهد نمود، 
بنابرایـن تبدیل‌کننـده اول بایـد در دماهای بالاتـر نگهداری 
شـود باگذشت عمر بسـترهای کاتالیسـتی، توانایی هیدرولیز 
این مواد نیز کاهش می‌یابد. بستر دوم و سوم کاتالیستی باید 
در دماهایـی بالاتر از نقطه شـبنم برای جلوگیری از نشسـت 
گوگـرد مایـع و دسـتیابی بـه نـرخ واکنـش مناسـب فعالیت 
نمایند. معمولاً تبدیل‌کننده اول باید در دمای ورودی 480-
450 درجـه فارنهایـت، تبدیل‌کننـده دوم در دمـای ورودی 
430-390 فارنهایـت و تبدیل‌کننـده سـوم در دمای ورودی 
410-370 درجـه فارنهایـت نگهـداری شـوند. از مهم‌تریـن 
کاتالیـزور  کلاوس،  واحـد  در  مورداسـتفاده  کاتالیزورهـای 
آلومینـا اسـت. علت اسـتفاده از ایـن کاتالیزور این اسـت که 
چـون واکنـش هیدرولیـز در دمـای پاییـن درصـد تبدیـل 
بیشتری دارد اما زمانی که دماپایین باشد سرعت واکنش نیز 

کم می‌شـود به همین دلیل از کاتالیزور استفاده‌شده است.
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	:چگالنده
وظیفه چگالنده‌هـا در واحد بازیافت گوگرد، خنک نمودن 
گاز فرآینـد خروجـی از تبدیل‌کننده‌هـا جهـت مایـع نمودن 
بخـارات گوگـرد تولیـدی در حیـن فرآینـد کلاوس و جـدا 
کـردن ایـن گوگرد مایع از جریان گاز اسـت. هـر چه راندمان 
جداسـازی در هـر چگالنـده بالاتر باشـد، راندمـان تبدیل در 
تبدیل‌کننده‌هـای کاتالیسـتی بعدی نیـز بیشـتر خواهد بود. 
جریـان گاز پس از خـروج از تبدیل‌کننـده اول وارد چگالنده 
 single می‌گـردد. چگالنده‌هـای گوگـرد می‌توانند به‌صـورت
pass و یا  Multi passساخته شوند. به علت دمای پایین گاز 

فرآیند معمولاً بخار اشـباع فشـار پایین LP در این تجهیزات 
تولید می‌شـود. سـرعت گاز درون لوله‌ها باید به‌قدری باشد تا 
گوگـرد به‌صـورت ذرات ریـز آن در نیاید در ایـن حالت ذرات 
ریـز گوگـرد از گاز جـدا نمی‌شـوند و امـکان غیرفعال شـدن 

کاتالیست‌ها وجود دارد.

	:زباله‌سوز
یکی از روش‌های عاری سـازی گاز خروجی واحد، استفاده 
از زباله‌سـوز اسـت. زباله‌سـوز تمـام ناخالصی‌های گوگـرد را به 

دی‌اکسید گوگرد تبدیل می‌کند.

	انتخاب مدل ترمودینامیکی

انتخـاب مدل‌هـای ترمودینامیکی مناسـب به‌عنـوان نقطه 
شـروع برای شبیه‌سازی درست یک فرآیند یک امر بسیار مهم 

است.

سه عامل کلیدی در این مورد عبارت‌اند از:
	1 مشـخصه‌های سیسـتم )نوع و دسـته مـواد موجـود در .

سیستم(
	2 شرایط عملیاتی فرآیند )دما و فشار(.

	3 فازهای موجود در فرآیند )مایع و بخار(.

یـک فرآینـد کـه به‌طور کامـل ازنظـر انتخـاب تجهیزات، 
شـرایط قرارگیـری و عملیاتـی بهینه‌شـده اسـت، در صـورت 
انتخاب نادرسـت معادله حالت می‌تواند کاملًا بی‌ارزش باشـد 

.]21[

معادلـه  انتخـاب  شبیه‌سـازی  اصلـی  پایه‌هـای  از  یکـی 
ترمودینامیکی مناسب است که خصوصیات یک معادله مناسب 

به‌صورت زیر است:

خصوصیات فیزیکی مخلوط را به‌عنوان تابعی از دما و فشار 
به‌طور صحیح پیش‌بینی کند.

هر معادله تنها برای دسته خاصی از مواد و شرایط عملیاتی 
محـدودی مناسـب اسـت و انتخـاب معادلـه ترمودینامیکـی 
نامناسـب ممکن اسـت منجر بـه نتایج شبیه‌سـازی اشـتباه، 

مخصوصاً در فرآیندهای جداسازی گردد ]22[.

در ایـن فرآیند برای انتخاب مـدل ترمودینامیکی از روش 
اریک کارلسـون استفاده‌شـده است. اریک کارلسـون در سال 
1996 فلوچارتی را جهت انتخاب معادله‌ی مناسب ارائه نمود 
]23[. در فرآینـد بازیافـت گوگرد به دلیل وجـود مقادیر زیاد 
آب و هیدروژن سولفید سیستم قطبی است فشار کمتر از 10 
بار در طول فرآیند حفظ می‌شـود چون سیال فرآیندی گازی 
است و سیستم مایع/مایع نیست لذا می‌توان از گروه معادلات 
حالت NRTL، Wilson اسـتفاده کرد در اینجـا ما از معادله 
NRTL استفاده‌شـده است چون فشار پایین است سیستم به 

حالت ایده‌ال نزدیک است.

۴-۱. شبیه‌سازی کوره

مهم‌ترین قسمت در واحد بازیافت گوگرد به روش کلاوس 
اصلاح‌شـده کـوره واکنـش اسـت. در کـوره 1/3 از گازهـای 
اسـیدی، همراه با تمامـی ترکیب‌های مصرف‌کننده اکسـیژن 
مانند هیدروکربورها، توسـط هوا سوخته می‌شوند. با توجه به 
مدل ماننتی و همکاران، کوره واکنش به کمک چندین راکتور 
سری شبیه‌سازی می‌شوند. به دلیل انتقال سریع H2S نسبت 
بـه ذرات دیگـر، از یک راکتـور با اختلاط کامل استفاده‌شـده 
اسـت. بـرای باقیمانده واکنـش از یـک راکتور جریـان قالبی 
 Aspen استفاده‌شده اسـت. برای شبیه‌سازی کوره در محیط
از یـک راکتـور mixed )اختالط کامل( برای مشـعل و یک 
راکتـور plug برای قسـمت باقیمانده استفاده‌شـده اسـت. در 
Aspen پوشـه‌ی Reaction بـرای تعریـف واکنش‌هـای غیر 

الکترولیتی استفاده می‌شود که از انواع واکنش‌های سینتیکی 
شدتی از Power Law برای راکتور mixed و LHHW برای 
plug استفاده‌شـده اسـت. در )جـدول 1( نتایج شبیه‌سـازی 

کـوره واکنش با داده‌های خروجی از کوره فاز 1 پارس جنوبی 
مقایسـه شـده اسـت. در )شـکل 2( نمایی از کوره در محیط 

شبیه‌سازی آمده است.

شکل 2. تصویر کوره در محیط شبیه‌سازی
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جدول ۱. نتایج شبیه‌سازی کوره

Aspenدرصد خطا
 Industrial

Data
Stream No. 5

33.3691005.6311039Temperature(°C(

0.010.150.16Pressure (barg(

18.0124931.1976949.21Molar flow (kmol/h(

Composition (mole %(

0.27991.044021.45H2

5.24301E-55.24301E-50O2

0.0101CO

0.07200.072COS

-0.659836.811314.1036SO2

0.048100.0481CS2

000NH3

000HCN

-0.0195770.40885070.4010N2

0.328412.5113518.63H2O

-1.270912.676275.5819H2S

-0.141524.9621223.3127CO2

2.41041E-40CH4

4.54791E-50C2H6

1.29940E-50C3H8

00C2H6S

00S

1.074650S2

00S3

00S4

00S5

00S6

00S7

00S8

۴-۲. شبیه‌سازی دیگ بخار اتلاف حرارتی

جریـان خروجی کوره بـه جهت جذب حرارت تولیدشـده 
در کوره واکنش و مایع کردن گوگرد، بالا بردن راندمان واحد 
مستقیماً وارد دیگ بازیافت حرارتی شده و در آنجا توسط آب 
اشباع‌شـده سرد می‌شـود. معمولاً در بیشـتر واحدهای جدید 
بازیافـت گوگرد کوره واکنش و دیـگ بازیافت حرارت در یک 

مخزن با یکدیگر ترکیب‌شده‌اند.

برای شبیه‌سـازی دیـگ بازیافـت حرارتی، از یـک راکتور 
بـرای  جداکننـده  یـک  و  حرارتـی  مبـدل  اسـتوکیومتری، 

جداسازی مایع استفاده‌شده است.

یکـی از مشـکلات ایـن بخـش شبیه‌سـازی مایع نشـدن 

گوگردهـای عنصری بود. به‌طوری‌کـه گوگردهای عنصری در 
خروجی مبدل در اثر افت دما تغیر فاز به مایع نمی‌دادند برای 
حل ایـن مشـکل CP، آنتالپی تشـکیل و انـرژی آزاد گیبس 
عناصـر را در منبع داده‌های Aspen واردشـده اسـت زیرا در 
منبـع داده‌های Aspen این مشـخصات تعریف‌نشـده اسـت. 
بـرای ایـن کار ظرفیـت حرارتـی گوگردهای عنصری شـامل 
S2,S6,S8 را طبـق )جـدول 2( در قسـمت مشـخصات مـواد 

نرم‌افزار وارد خواهد شد.

تشـکیل  گیبـس  آزاد  انـرژی  کـردن  مشـخص  بـرای 
مولکول‌هـای گوگـرد داده‌های کافـی به دسـت نخواهد آمد، 
زیـرا لازم اسـت که حداقل مقـدار n تعادلی واکنش تشـکیل 
هـر مولکول را مشـخص گـردد کـه اطلاعات کافی به دسـت 
نخواهد آمد. برای حل این مشـکل تمـام مولکول‌های گوگرد 
قبـل از ورود به مبدل در یک راکتور اسـتوکیومتری به‌صورت 
گوگردهـای تـک اتمی طبق )جـدول 3( وارد گردیـد. به این 
صـورت درصدی از بخارهای گوگرد در مبـدل تبدیل به مایع 

می‌شود.

 S6 و S2،S3،S4،S5 خـواص بحرانی گوگرد مایع که شـامل
در )جـدول 4( آمـده اسـت. مولکول‌های گوگـرد در دماهای 
مختلـف بـه یکدیگـر تبدیل می‌شـوند و بـا یکدیگـر در حال 

تعادل‌اند.

جدول 4. خواص بحرانی گوگرد

ValueQuantity

1313K=1040 CTc

179.7atm 200atmPc

158 𝑐𝑚3/𝑚𝑜𝑙Vc

0.563𝑔/𝑐𝑚3Dc

2.8 atoms/molecule𝑣𝐶

)شـکل 3( نمایـی از شبیه‌سـازی دیـگ بازیافـت حرارتی 
در محیط شبیه‌سـازی را نشـان می‌دهد. در )جدول 5( نتایج 
خروجـی دیگ بازیافت حرارتـی با داده‌های صنعتی مقایسـه 

شده است.

شکل 3. نمایی از دیگ بازیافت حرارتی در محیط شبیه‌سازی
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۴-۳. شبیه‌سازی راکتورهای کاتالیستی

جریـان خروجـی از دیگ بازیافـت حرارتی مسـتقیم وارد 
راکتور کاتالیسـتی اول می‌شـود. در فرآیند کلاوس ابتدا 1/3 
هیدروژن سـولفید موجود در گاز اسـیدی وارد کوره می‌شود 
و سـپس 2/3 باقی‌مانـده هیـدروژن سـولفید و دی‌اکسـید 
گوگـرد در راکتورهای کاتالیسـتی واکنش می‌دهـد و گوگرد 

تولید می‌نماید. واکنش‌های جانبـی که در انتهای کوره انجام 
می‌شـوند ممکـن اسـت باعث تولیـد COS و CS2 شـوند که 
به‌سختی به عنصر سـولفور تبدیل می‌شود. این دو ترکیب در 
تبدیل‌کننده‌های کاتالیسـتی هیدرولیز می‌شوند و به سولفید 

هیدروژن تبدیل می‌شوند.

جدول 2. ظرفیت حرارتی گوگردهای عنصری در دماهای مختلف

Heat Capacity (J/K.mole(
T(𝑘(

Heat Capacity (Btu/R.Ib.mole(
T)℉(

S8S6S2S8S6S2

109.88484.51132.762310.92826.24520.1857.825100

111.51685.70533.641366.48326.63520.478.035200

113.14686.95734.294422.03927.024220.76928.1908300

114.81788.22034.848477.59427.423321.07088.3233400

116.34589.45535.334533.15027.788321.36588.4392500

118.10790.65935.714588.70628.209221.65338.53600

119.90191.92535.944644.26128.637521.95588.585700

121.42993.15736.199699.81729.002522.258.6458800

123.06994.38936.439755.37229.394222.54428.7033900

124.72695.65236.579810.92829.7922.84588.73671000

126.3896.88336.680866.48330.18523.148.76081100

128.0398.11936.764922.03930.579223.4358.78081200

129.71599.35436.795977.59430.981723.738.78831300

131.383100.6136.8651033.75031.3824.038.8051400

132.932101.80337.47221088.7131.7524.3158.951500

جدول 3. داده‌های ترمودینامیکی گوگرد گازی

S0
 (cal/mol.deg(ΔH f0

 (kcal/mol(EquilibriumMolecule

54.431.22S(S)↔S2(g)S2

64.3933.812S3(g)↔3S2(g)S3

74.2234.84S4(g)↔2S2(𝑔)S4

73.7426.142S5(𝑔)↔5S2(𝑔)S5

84.624.363/4S8(𝑔)↔S6(𝑔)S6

97.4127.177/8S8(𝑔)↔S7(𝑔)S7

102.7624.32S8(𝑔)↔4S2(𝑔)S8

 H2S+SO2↔1/2S6+2H2O علی رغم اینکه واکنش تعادل
در دماهای پایین‌تر درصد تبدیل بیشتری دارد ولی زمانی که 

در گاز فرآیند CS2 و COS موجود باشـد دمای تبدیل‌کننده 
اول باید بالاتر باشـد تا باعث پیشـرفت دو واکنـش هیدرولیز 
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CS2 و COS شـود ایـن واکنش‌هـای هیدرولیـز در بازدهـی 

کل فرآینـد کلاوس تأثیـر می‌گـذارد زیـرا ایـن دو ترکیب در 
اثـر هیدرولیز به هیدروژن سـولفید تبدیل‌شـده کـه به‌عنوان 
واکنشگر در واکنش اصلی مصرف می‌شود به همین دلیل دما 
و غلظت در راکتورهای دوم و سـوم به‌اندازه‌ای پایین است که 

واکنش هیدرولیز انجام نمی‌شود.

بـرای شبیه‌سـازی راکتـور کاتالیسـتی اول از یـک راکتور 
plug استفاده‌شـده اسـت سـپس به دلیل اینکه واکنش‌های 

هیدرولیـز در راکتـور اول اتفـاق می‌افتـد و ایـن واکنش‌هـا 
سـینیتیکی هسـتند در Aspen از پوشـه Reaction مـدل 
LHHW انتخاب‌شـده اسـت. سـپس ماننـد دیـگ بازیافـت 

حرارتی از یک راکتور اسـتوکیومتری بـا واکنش‌های )جدول 
3( استفاده‌شده است. همچنین از یک راکتور CSTR همانند 
مشعل برای شبیه‌سازی راکتور کاتالیستی اول به دلیل وجود 
اکسـیژن زیاد استفاده‌شده است. برای جداسـازی مایع نیز از 

یک جداکننده استفاده‌شده است.

)شـکل 4( نمایی از شبیه‌سـازی راکتور کاتالیستی اول در 
محیط شبیه‌سـازی را نشـان می‌دهد. نتایج خروجی از راکتور 
کاتالیسـتی اول در )جـدول 6( بـا داده‌های صنعتی مقایسـه 

شده است.

شکل 4. نمایی از راکتور کاتالیستی اول در محیط شبیه‌سازی

راکتورهای کاتالیستی دوم و سوم با استفاده از یک راکتور 
plug، استوکیومتری و جداکننده مایع شبیه‌سازی می‌شوند با 

این تفاوت که واکنش‌های هیدرولیز در نظر گرفته نمی‌شود.

 در )جدول‌هـای 7 و 8( نتایـج خروجـی از راکتورهـای 
کاتالیستی دوم و سوم با داده‌های صنعتی مقایسه شده است. 
همچنین )شـکل‌های 5 و 6( نمایی از شبیه‌سازی راکتورهای 
کاتالیستی دوم و سوم را در محیط شبیه‌سازی نشان می‌دهد.

شکل 5.نمایی از راکتور کاتالیستی دوم در محیط شبیه‌سازی

1. Continuous-Stirred Tank Reactor
2. Plug

جدول 5. نتایج شبیه‌سازی دیگ بازیافت حرارتی

Aspenدرصد خطا
 Industrial

Data
Stream No.6

315315Temperature(°C(

0.050.080.13Pressure (barg(

18.9562929.3462910.39Molar flow (kmol/h(

Composition (mole %(

0.278551.046101.45H2

5.2534E-55.2534E-50O2

0.8600.86CO

0.258800.2588COS

-0.59236.824884.286SO2

0.050100.0501CS2

000NH3

000HCN

0.0240.9665241.81N2

0.3547712.536719.43H2O

-1.5912.701535.8817H2S

-0.02925.0118524.3069CO2

2.41521E-40CH4

4.55697E-50C2H6

1.30199E-50C3H8

00C2H6S

2.15359E-30S

4.30718E-30S2

7.17863E-40S3

5.38398E-40S4

4.30718E-40S5

3.58932E-40S6

00S7

2.69199E-40S8

4-4. شبیه سازی کل واحد
نقشـه جریان فرآیندی حاصل از شبیه سازی پایا پالایشگاه 
یکم مجتمـع گاز پارس جنوبی به صورت )شـکل 7( می‌باشـد. 
قسمت اعظم تبدیل هیدروژن سولفید به گوگرد در کوره واکنش 
فرآیند بازیافت گوگرد انجام می‌شود که در این شبیه‌سازی برای 
کـوره از یـک راکتور مخلـوط کننـدهCSTR( 1( و یـک راکتور 
لوله‌ای2 در دو حالت دمای ثابت و آدیاباتیک استفاده شده است.
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شکل 6. نمایی از راکتور کاتالیستی سوم در محیط شبیه سازی

جدول 6. نتایج شبیه سازی راکتور کاتالیستی اول

Aspenدرصد خطا
 Industrial

Data
Stream No.17

65.9001249.9999316.9Temperature(°C(

0.010.050.06Pressure (barg(

45.9607971.7207925.76Molar flow (kmol/h(

Composition (mole %(

0.31471.000481.46H2

6.9708E-36.9708E-30O2

0.9300.93CO

0.002200.0022COS

-2.696.532511.7686SO2

000CS2

000NH3

000HCN

0.0471842.2477144.34N2

0.512.158524.57H2O

-8.812.142391.2363H2S

0.024423.9849424.5853CO2

3.88561E-30CH4

7.60767E-50C2H6

1.33620E-50C3H8

00C2H6S

2.05968E-30S

4.11935E-30S2

6.86559E-40S3

5.14919E-40S4

4.11935E-40S5

3.43280E-40S6

00S7

2.57460E-40S8

جدول 7. نتایج شبیه سازی راکتور کاتالیستی دوم

Aspenدرصد خطا
 Industrial

Data
Stream No.21

18.1111196.7889214.9Temperature(°C(

0-0.01-0.01Pressure (barg(

58.9661989.8061931.11Molar flow (kmol/h(

Composition (mole %(

0.990.009822041.47H2

1.028051.028050O2

0.9600.96CO

0.001800.0018COS

-4.246.413151.2218SO2

000CS2

000NH3

000HCN

0.05942.7501245.44N2

0.5311.9507625.89H2O

-0.7911.920530.1472H2S

0.04223.5467324.6044CO2

5.59606E-30CH4

8.81743E-50C2H6

1.34955E-50C3H8

00C2H6S

1.01102E-30S

6.06613E-30S2

3.37007E-40S3

2.52755E-40S4

2.02204E-40S5

3.37007E-50S6

2.88863E-50S7

4.54960E-40S8

بـرای شبیه‌سـازی قسـمت باقیمانـده کـوره کـه دیـگ 
بازیافـت حرارتـی اسـت از یـک راکتـور اسـتوکیومتری بـا 
واکنش‌هـای )جـدول 1( برای مایـع کردن گوگرد اسـتفاده 
شـده است سپس از یک مبدل سـردکننده برای سرد کردن 
اسـتفاده شده است. سـپس برای 2/3 باقی‌مانده گاز اسیدی 
بـا گوگرد بـه شبیه‌سـازی راکتورهـای کاتالیسـتی پرداخته 
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شـده است. برای شبیه‌سـازی راکتور کاتالیسـتی اول از یک 
راکتـور مخلـوط کننـده هماننـد بخش کـوره و یـک راکتور 
لوله‌ای اسـتفاده شد و همچنین برای شبیه‌سازی راکتورهای 
کاتالیسـتی دوم و سـوم از یـک راکتـور لوله‌ای بـه کار برده 
شـد. در شبیه‌سـازی راکتورهای کاتالیسـتی نیز بـرای مایع 
کردن گوگرد از راکتور استوکیومتری با واکنش‌های )جدول 
1( اسـتفاده شـده اسـت. گاز خروجـی از راکتور سـوم وارد 
زباله‌سـوز می‌شـود کـه همانند کـوره واکنش از یـک راکتور 
مخلـوط کننده که در آن اکسـیژن زیاد اسـت و یک راکتور 
لوله‌ای که بدنه زباله‌سـوز می‌باشـد شبیه‌سـازی شـده است. 

سپس خروجی زباله‌سوز وارد دودکش می‌شود.

بـودن  درسـت  از  اطمینـان  و  دقیـق  بررسـی  بـرای 
شبیه‌سازی، مقایسه‌ای بین داده‌های طراحی و نتایج حاصل 
از شبیه‌سـازی صورت می‌گیرد. نتایج حاصل از شبیه‌سـازی 
پایـا بـرای جریان‌هـای 5 )جریـان بعـد از کـوره(، جریان 6 
)دیـگ بازیافـت حرارتـی(، جریـان 17 )جریان بعـد راکتور 
کاتالیسـتی اول(، جریان 21 )جریان بعد راکتور کاتالیسـتی 
دوم( و جریـان 25 )جریان بعد راکتور کاتالیسـتی سـوم( با 

مقدار طراحی مقایسه شده است.

میانگیـن خطـا بـرای کل محصـولات بـرای جریان‌هـای 
جریان‌های 5 )جریان بعد از کوره(، جریان 6 )دیگ بازیافت 
حرارتـی(، جریان 17 )جریـان بعد راکتور کاتالیسـتی اول(، 
جریـان 21 )جریـان بعد راکتـور کاتالیسـتی دوم( و جریان 
25 )جریـان بعـد راکتور کاتالیسـتی سـوم( به ترتیـب برابر 
و  1/42درصـد  1/35درصـد،  0/38درصـد،  1/34درصـد، 
0/53درصـد به‌دسـت آمده اسـت کـه خطـای نسـبتاً کمی 
می‌باشـد، امـا در بعضـی مـوارد خطـای نسـبی بالاسـت که 
به‌دلیل ناچیز بـدون مقادیر دبی آن‌ها کوچک‌ترین تغییر در 

آنها باعث افزایش میزان خطا می‌شود.

جدول ۸. نتایج شبیه سازی راکتور کاتالیستی سوم

Aspenدرصد خطا
 Industrial

Data
Stream No.25

2.7324186.5676189.3Temperature(°C(

0-0.08-0.08Pressure (barg(

60.0351001.815941.72Molar flow (kmol/h(

Composition (mole %(

0.990.009704301.45H2

1.256761.256760O2

0.9700.97CO

0.001500.0015COS

-4.46.3036281.1646SO2

000CS2

000NH3

000HCN

0.05943.1313545.88N2

0.5411.8179325.97H2O

11.777640.0588H2S

0.04723.2645024.4357CO2

6.77488E-30CH4

9.65503E-50C2H6

1.35978E-50C3H8

00C2H6S

1.29857E-30S

4.44512E-30S2

4.32858E-40S3

3.24643E-40S4

2.59715E-40S5

2.46396E-40S6

5.4362E-50S7

5.84446E-40S8



ســــــال نهم . جلد پانزدهم . شـــماره اول . تابستان  ۱۴۰۱

70

ن
ا
ر

ای
ز  

ا
  گ
ی

س
د

ن
ه

  م
ه

ری
ش

ن

شکل 7. نقشه جریان فرآیندی حاصل از شبیه سازی پایا

۵. شبیه‌سازی دینامیکی

شـبیه سازی، طراحی و کنترل بهتر فرآیندهای شیمیایی با 
شبیه سـازی دینامیکی امکان پذیر اسـت. واحدهای شیمیایی 
در واقعیـت هیـچ گاه در حالت پایا نمی‌باشـند زیرا اغتشاشـات 
تجهیزات و خوراک در هر لحظه شرایط پایدار فرآیندی را تحت 
تأثیر قرار می‌دهد. بررسـی ناپایدار سیسـتم با استفاده از شبیه 
سـازی دینامیک ممکن خواهد شـد. با اسـتفاده از شبیه سازی 
دینامیـک می‌توان اطمینان حاصل کرد کـه محصول دلخواه با 
عملکرد مناسـب تولید می‌شـود. همچنین با تعیین مشخصات 
دقیق تجهیزات در حالـت دینامیک می‌توان رفتار تجهیزات در 
شـرایط واقعی واحد را بررسـی کرد ]24[. در این تحقیق از نرم 
افـزار Aspen Dynamic برای شـبیه سـازی حالت دینامیک 

استفاده شد.

انجام شبیه سـازی دینامیکی به دو روش، بر اساس جریان1 
و بر اسـاس فشـار2 امـکان پذیر اسـت. در روش شـبیه سـازی 

1. Flow Driven
2. Pressure Driven

دینامیکی بر اساس جریان، پارامترهای فشار و سرعت هر جریان 
خروجی از دستگاه بر اساس شرایط جریان ورودی و مشخصات 
خود دستگاه تعیین می‌شود و تجهیزات پایین دستی هیچ گونه 
تاثیری روی آن ندارد. در برخی مواقع دبی جریان‌های خروجی 
به وسیله کنترل کننده‌های فشار سطح که به صورت پیش فرض 
در شـبیه سازی دینامیکی ایجاد می‌شوند، تعیین می‌گردند. در 
روش شبیه سازی دینامیکی بر اساس فشار، برای تعیین دبی و 
فشار جریان‌های خروجی باید فشار و جریان دستگاه‌های پایین 
دسـتی فرایند در نظر گرفته شـود. در این روش فرض می‌شود 
که فشـار خـوراک و محصولات ثابت اسـت اما سـرعت خوراک 
متغیر است. همچنین سـرعت تمامی جریان‌ها به وسیله فشار، 
نسبت فشار و سرعت اطراف آن تعیین می‌شود. در شبیه سازی 
دینامیکی بر اساس فشار به تعداد زیادی پمپ، کمپرسور و شیر 
کنترل نیاز اسـت، از این رو حجم محاسـبات بـه دلیل افزایش 

پارامترها بالا می‌رود ]25[.
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شکل 8. نقشه جریان فرآیندی حاصل از شبیه سازی دینامیکی
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در شـبیه سـازی مـورد مطالعـه بـه دلیـل نبـود پمـپ و 
کمپرسـور و همچنیـن تفاوت ناچیز بیـن نتایج حاصل از این 
دو روش، شـبیه سـازی دینامیکی بر اسـاس جریان استفاده 
شـده اسـت. همچنین دلیل اسـتفاده از این حالت این اسـت 
که تمرکز بر روی دبی جریان‌ها هسـت لذا بهتر اسـت از این 

حالت استفاده شود.

 Aspen Dynamic بـه  انتقـال شـبیه سـازی  از  پـس 
نرم‌افزار در نمودار جریانی1 اولیه همان طور که در )شکل 8( 
مشـاهده می‌فرمایید، به صورت پیش‌فرض کنترل‌کننده‌هایی 
را بـرای برخی تجهیـزات و جریان‌ها قرار داده اسـت. کنترل 
کننده‌هـای مـورد اسـتفاده در اینجـا همگـی از نـوع کنترل 
کننـده PID قـرار می‌گیـرد. ازجملـه ایـن کنترل‌کننده‌هـا، 
کننـده  مخلـوط  راکتـور  دمـای  و  فشـاری  کنترل‌کننـده 
می‌باشـد. سـپس به‌منظور اطمینان از اجراشـدن تمام موارد 
برنامـه گزینـه‌ی initialization انتخـاب شـده اسـت کـه 
پیغـام اجراشـدن کامل برنامه را می‌دهـد. مرحله بعد حصول 
اطمینـان از کارکرد صحیح انتگرال‌گیر اسـت. بـرای این کار 
باید از حالت initialization به حالت Dynamic برگشته و 

مجدد دکمه‌ی اجرا را کلیک کرد.

جهت کنترل دمای جریان خروجـی به لیترها یا مبدل‌ها 
از یک کنترل کننده دمایی اسـتفاده می‌شود و جهت کنترل 
فشـار درون جدا کننده دو فازی از یک کنترل کننده فشاری 
مورد اسـتفاده قرار می‌گیـرد. این کار با کنتـرل جریان مایع 

خروجی انجام می‌شود.

کنتـرل کننده‌های دمایی بـه این صورت عمـل می‌کنند 
کـه با افزایش دمای جریان مبدل بـا کاهش بار حرارتی خود 
سـبب پاییـن آوردن دمای جریان می‌شـود لذا بایـد عملکرد 

کنترل کننده در حالت Reverse قرار گیرد.

اختلاف بسـیار کم بین داده‌های طراحـی و نتایج حاصل 
از شبیه‌سـازی دینامیک نمایانگر انتخاب درسـت و مناسـب 
کنتـرل کننده‌ها بـا پارامترهـای کنترلی مناسـب می‌باشـد. 
میانگیـن خطـا دینامیک بـرای کل محصولات بـرای جریان 
5 )جریـان بعد از کـوره(، جریان 6 )دیـگ بازیافت حرارتی(، 
جریان 17 )جریـان بعد راکتور کاتالیسـتی اول(، جریان 21 
)جریـان بعـد راکتور کاتالیسـتی دوم( و جریـان 25 )جریان 
بعـد راکتور کاتالیسـتی سـوم( بـه ترتیب برابـر 0/33درصد، 
0/99درصد، 8/98درصد، 1/43 درصد و 0/53درصد به‌دست 

آمده است که خطای نسبتاً کمی می‌باشد.

1. Flowsheet

میزان  بر  آن  تأثیر  و   CO2 غلظت  تغییرات  بررسی   .۶
کیفیت گوگرد تولیدی 

در ایـن بخش تأثیـر افزایش پلـه‌ای غلظت مقـدار CO2 از 
39 بـه kmol/hr( 79( بـر میزان محصـول S2 در جریان‌های 
خروجـی از دیـگ بازیافت حرارتـی و چگالنده‌هـای پس از هر 

راکتور کاتالیستی مورد بررسی قرار می‌گیرد.

شکل 9. تأثیر افزایش CO2 بر جریان‌های مایع خروجی از 
چگالنده دیگ اتلاف حرارتی و راکتورهای کاتالیستی

شکل 10. تأثیر افزایش دبی بر جریان مایع خروجی چگالنده‌های 
دیگ اتلاف حرارتی و راکتورهای کاتالیستی

بـا توجـه )شـکل 9(، نتایج نشـان می‌دهـد که بـا افزایش 
CO2 میـزان گوگرد تولیدی در خروجی دیگ اتلاف حرارتی و 

راکتورهای کاتالیستی که با شـماره جریان‌های 16، 18، 22 و 
26 نشان می‌دهند، کاهش‌یافته است.

16: جریان مایع خروجی از چگالنده دیگ اتلاف حرارتی

 18: جریان مایع خروجی از چگالنده پس از راکتور کاتالیستی اول

 22: جریان مایع خروجی از چگالنده پس از راکتور کاتالیستی دوم

 26: جریان مایع خروجی از چگالنده پس از راکتور کاتالیستی سوم

بـا توجه به نتایج بدسـت آمده می‌توان نتیجـه گرفت که با 
افزایش CO2 مجمـوع جریان‌های مایع خروجی از دیگ اتلاف 
حرارتـی و راکتورهای کاتالیسـتی کاهش‌یافته درنتیجه میزان 
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S2 تولیدی نیز کاهش می‌یابد.

۷. بررسی تغییر دمای کوره بر اثر تغییر دبی هوا و تأثیر 
آن بر میزان کیفیت گوگرد تولیدی

در ایـن بخش تأثیر افزایش پله‌ای دبـی هوا از 387 تا 787 
)kmol/hr( بر میزان محصول S2 در جریان‌های مایع خروجی 
از دیـگ بازیافـت حرارتـی و چگالنده‌هـای پـس از هـر راکتور 
کاتالیسـتی )جریان‌های 16، 18، 22 و 26( مورد بررسـی قرار 

گرفته شده است.

بـا افزایـش دبی هـوا از 387 تـا 787، دمای کـوره واکنش 
از 972 تـا 1008 درجـه سـانتی‌گراد افزایش پیـدا می‌کند. در 
)شکل 10( تأثیر افزایش دبی هوا بر میزان گوگرد تولیدی نشان 
داده شـده است. همان‌طور که در )شـکل 4( نشان داده‌شده با 
افزایـش دبی هوای ورودی از 387 تـا kmol/hr( 487( میزان 
گوگرد تولیدی S2 کمی کاهش می‌یابد و سپس با افزایش دبی 
هوای ورودی 487 تـا kmol/hr( 787( میزان گوگرد تولیدی 
جریان‌هـای مایع خروجی از دیگ اتالف حرارتی و راکتورهای 
کاتالیسـتی افزایش‌یافته اسـت، زیرا افزایش دبی هوای ورودی 
باعـث افزایش دمای کـوره و درنتیجه میزان S2 که وابسـته به 

دما است می‌شود.

8. نتیجه گیری
در این مقاله، با توجه به اینکه گاز استحصالی از منابع نفت 
و گاز دارای مقـدار زیادی گاز سـولفید هیدروژن می‌باشـد این 
ترکیب بسـیار خورنده اسـت و باید از جریان گازها حذف شود. 
همچنین بیان شـد که یکـی از فرآیندهای انجام‌شـده بر روی 
گازتـرش، تبدیل هیدروژن سـولفید به عنصر گوگرد اسـت که 
اغلب با اسـتفاده از فرآیند کلاوس اصلاح‌شـده انجام می‌شـود 
که شـرح فرآیند، اجزای آن و واکنش‌های آن مورد بررسی قرار 

گرفت.

فرآینـد شبیه‌سـازی آن توسـط نرم‌افـزار Aspen plus بـا 
استفاده از داده‌های شرکت نفت پارس جنوبی انجام گردید. در 
این شبیه‌سازی سعی شد تمام اجزای فرآیند شبیه‌سازی شود. 
همچنین تمام واکنش‌های اصلی کوره و راکتورهای کاتالیستی 
با داده‌های سـینتیکی موجود و بیشتر واکنش‌های جانبی آنها 

کوره با سینتیک‌های مربوطه در نظر گرفته شده است.

همچنیـن تأثیر تغییـرات دمای کوره کـه از تغییر دبی هوا 
منجر می‌شود و غلظت CO2 بر میزان گوگرد تولیدی را بررسی 
گردیـد. نتایج نشـان می‌دهد که با افزایش دمـای کوره گوگرد 
تولیدی و جریان‌های مایع خروجی افزایش می‌یابد و با افزایش 

CO2 میـزان گوگـرد تولیـدی و جریان‌هـای خروجـی کاهش 

می‌یابد. به طور کلی این نتایج را به صورت زیر می‌باشد:

	z مقدار گوگرد تولیدی CO2 با افزایش میزان 50 درصدی
به‌طور میانگین 4 درصد کاهش می‌یابد.

	z بـا افزایش میـزان 50 درصدی دبی هـوای ورودی میزان
گوگرد تولیدی تا 2 برابر افزایش می‌یابد.

	z با نصـب کنترل‌کننده‌های دما و فشـار بـر روی راکتورها
می‌توان به تولید مطلوب گوگرد دست یافت.

	z افزایـش 50 درصدی دبی هـوای ورودی، باعث می‌شـود
دمای احتراق 36 درجه سانتی‌گراد افزایش یابد.
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Abs‌tract

Sulfur is one of the most important products in the processing of oil and gas, which is 
used in important industries such as sulfuric acid production and agriculture. Hence, the 
improvement of the efficiency of sulfur production processes at the industrial scale has paid 
a lot of attention. Due to some process problems such as the presence of heavy aromatic 
compounds and inappropriate temperature, the efficiency of this unit decreasesTherefore, 
in this paper, the steady state simulation of the modified Claus process of the Sulphur 
Recovery unit of the first refinery of the South Pars Gas Complex using Aspen Plus software 
has been done. The dynamics of CO2 concentration and furnace temperature were also 
studied. The simulation accuracy is desirable in the stable and dynamic state, so that the 
average error for the simulation flow data compared to the industrial data is 2.52% and 
2.11% for the dynamic and dynamic mode, respectively. In addition, the results indicate 
an increase for sulfur produced by increasing the furnace temperature and reducing the 
concentration of CO2.

Keywords: Sulfur Recovery, Modified Claus Process, Steady state and Dynamic 
Simulation, Aspen, Change operational parameters
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شبیه‌سازی فرآیند بازیابی گازهای ارسالی به مشعل برای 
استفاده مجدد از آن‌ها به‌عنوان منابع سوخت هیدروکربنی
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چکیده

 انرژی و محیط‌زیست دو پارامتر مهم در توسعه کشورهاست. اصلی‌ترین راه اتلاف انرژی در پالایشگاه‌ها و واحدهای 
بهره‌برداری، سیستم فلرینگ است که بیشترین میزان آلاینده‌های زیست‌محیطی را منتشر می‌کند. حجم زیادی از 
گازهای همراه از ارزش سوختی بالایی برخوردارند، بنابراین توجه به استفاده مجدد، عملکرد و اصلاح این بخش از 
اهمیت زیادی برخوردار است. در این پژوهش از نرم‌افزار Aspen HYSYS استفاده شد. ترکیب گاز ورودی به فلر از 
پالایشگاه اهواز در نظر گرفته شد. شیرین سازی توسط متیل دی اتانول آمین و پیپرازین صورت گرفت. سپس نم‌زدایی 
توسط تری اتیلن گلیکول انجام شد. گاز شیرین شده به واحد LNG فرستاده می‌شود. نتایج خروجی از نرم‌افزار نشان 
می‌دهد که جداسازی دی‌اکسید کربن به میزان 99/99 درصد و سولفید هیدروژن به میزان 99/94 درصد صورت 
گرفته است. درنتیجه گاز خروجی را می‌توان گاز شیرین به‌حساب آورد. با ورود گاز از پایین برج جذب یعنی شماره 
سینی 20، تغییرات دمایی شدیدی از 33/6 درجه سانتی‌گراد به 54/5 درجه سانتی‌گراد دارد که به دلیل جذب انتخابی 
H2S در حضور CO2 توسط MDEA و قطبی بودن H2S می‌تواند باشد. حرکت گاز به‌طرف بالای برج با افزایش دما 
همراه است تا سینی 19 که دمای آن به 57/7 درجه سانتی‌گراد رسیده است که به دلیل بیشترین جذب و انتقال 
جرمی است که در این سینی اتفاق افتاده است. از سینی 19 تا سینی 13، جذب کمتر شده و دما هم کاهش پیدا 
می‌کند تا اینکه سیستم به حالت تعادل رسیده است. ظرفیت تولید LNG در واحد مایع سازی 386700 کیلوگرم 

بر ساعت به‌دست‌آمده است که ازنظر اقتصادی می‌تواند سود خالصی برابر با 32136000 دلار در سال داشته باشد.

.LNG ،کلیدواژه‌ها: بازیابی، فلر، حلال جاذب متیل دی اتانول آمین، شیرین سازی

۱. مقدمه 
گازهـای همراه نفت کـه در میادین نفتی و پالایشـگاه‌ها به 
علت‌های مختلفی در فلرها سـوزانده می‌شوند از ارزش سوختی 
بالایـی برخـوردار هسـتند، همچنیـن می‌تواننـد آلاینده‌هـای 
زیست‌محیطی نظیر اکسـیدهای نیتروژن، اکسیدهای گوگرد و 
گازهای گلخانه‌ای مثل دی‌اکسید کربن و مونوکسید کربن تولید 
کنند. گازهای تولیدشده در صنایع نفت و گاز برای محیط‌زیست 

و انسـان خطر دارد که بـرای کاهش خطرات در تجهیزی به نام 
فلر یا مشعل سوزانده می‌شود ]1، 3[. وقتی بخارات قابل‌احتراق 
در اتمسفر می‌سوزند، بخصوص در محیط مرطوب، باران اسیدی 
ایجاد می‌کنـد. باران اسـیدی خاصیت خورندگـی دارد و باعث 
آسیب مخربی بر روی محیط‌زیسـت، پوشش گیاهی و آب‌های 
سطحی می‌شود. فلر )مشعل( تجهیزی است که گازهای اضافی 
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را می‌سـوزاند. در تأسیسـات، پالایشـگاه‌های نفت و گاز، صنایع 
شـیمیایی و معدنی برای سوختن گازهای اشتعال‌پذیر و سمی، 
حفظ ایمنی کارکنان و دستگاه‌های فرآیندی و کنترل فشار بکار 
مـی‌رود. در کل یک سـوپاپ اطمینان به‌حسـاب می‌آید و برای 
مواقع ضروری کاربردی و مهم اسـت ]2، 4[. سوزاندن گازها در 
فلر، اثرات منفی روی محیط‌زیسـت دارد و باعث تغییرات آب و 
هوایی و گرمایش زمین می‌شـود ]5[. فرآیند مشـعل سوزی در 
هرسال، باعث انتشار حدود 400 میلیون تن دی‌اکسید کربن در 
جهان می‌شـود ]6[. گازهای همراهی که در مشـعل‌ها سوزانده 
می‌شـوند، علاوه بر رهاسـازی گازهای سمی در هوا و همچنین 
بـروز مشـکلات زیسـت‌محیطی، یـک سـرمایه ملی محسـوب 
می‌شـوند ]7[. بازیابی گازهای ارسـالی به فلر و اسـتفاده مجدد 
از آن‌ها، انتشـار آلاینده‌ها به محیط‌زیسـت را کاهـش و از هدر 
رفت انرژی جلوگیری می‌کند ]8[. همچنین باعث کاهش دود، 
گرمای تابشی و آلودگی صوتی می‌گردد ]9[. حدوداً 70درصد از 
گازهای مشـعل در جهان در 20 کشور و 70 میلیارد مترمکعب 
گازهای سـوزانده شده فقط در 4 کشور اتفاق می‌افتد ]10[. در 
کشـور ایران، در سـال 2011 حدود 400 میلیـارد فوت مکعب 
گاز همراه سوزانده شده است که در بازارهای جنوب شرق آسیا 
ارزش زیادی دارد ]11[. تحقیقات نشـان داده است که در سال 
2017 تقریباً 633/7 میلیون تن، گاز دی‌اکسید کربن در ایران 
تولید و منتشرشـده کـه 55 میلیون تن آن از گاز مشـعل بوده 
اسـت ]12[. بر اساس آمار بانک جهانی در سال 2015، ایران با 
سوزاندن 12/1 میلیارد مترمکعب گاز همراه، تقریباً 8 درصد از 
گاز مشـعل جهان را به خود اختصاص داده اسـت که در جایگاه 

سوم جهان بوده است ]13[.

طبـق داده‌هـای ماهـواره‌ای گاز مشـعل که در )جـدول 1( 
مشـاهده می‌کنید؛ مشعل سوزی از سـال 2018 تا 2019، سه 
درصد افزایش داشـته است، یعنی از 145 میلیارد مترمکعب به 
150 میلیارد مترمکعب رسـیده که بیشتر مربوط به سه کشور، 
یعنی ایالات‌متحـده با 23 درصد افزایش، جایـی که 20 درصد 
افزایـش تولید نفت داشـته اسـت. ونزوئ ال16 درصـد افزایش، 
درصورتی‌کـه 40 درصـد کاهـش تولید نفت داشـته و روسـیه 
بـا 9 درصد افزایش گاز مشـعل ولـی تولید نفـت آن ثابت بوده 
اسـت. چهار کشـور برتر تولیدکننـده گاز یعنی روسـیه، عراق، 
ایالات‌متحده و ایران، تقریباً 45 درصد از کل گاز مشـعل شـده 
جهـان را طـی سـال‌های 2017 تـا 2019 بـه خـود اختصاص 
داده‌اند. حجم گاز فلر ایران در سال 2018 نسبت به سال 2017 
با کاهش بیش از دو درصد همراه بوده است و سال 2019 نسبت 
به سـال 2018 مقدار 3/5 میلیـارد مترمکعب کاهش گاز فلر را 

داشـته که می‌تواند ناشـی از افت تولید نفت در کشـور باشد. با 
این‌حال نسبت به سال 2015 افزایش گاز مشعل را داشته است.

جدول ۱. داده‌های ماهواره‌ای گاز مشعل برحسب میلیارد مترمکعب ]13[.

تغییرات از 2016201720182019کشورها
2019-2018

22/3719/9221/2823/211/93روسیه

17/7317/8417/8217/910/09عراق

8/869/4814/0717/293/22آمریکا

3/50-16/4117/6717/2813/78ایران

9/3578/229/541/32ونزوئلا

62/458/4558/6259/772/16سایر کشورها

1481411451505جهان

بازیابی گازهای ارسـالی به فلـر به‌صورت کلی به چهار روش 
احتراقـی، فیزیکـی، شـیمیایی و بیولوژیکـی انجـام می‌گیـرد. 
سـوزاندن گاز غیر خورنده در توربین گاز و تأمین برق در روش 
احتراقی صورت می‌گیرد. در روش فیزیکی، تجهیزاتی در مسیر 
گاز ارسـالی به فلر قرار می‌گیرد که گاز را خالص‌سازی می‌کند. 
انجام واکنش در محیط کاتالیسـت کـه گاز فلر به مواد صنعتی 
نظیر گوگرد تبدیل می‌شود را روش شیمیایی می‌نامند. در روش 
بیولوژیکی، با استفاده از باکتری‌ها و انجام واکنش‌های تجزیه‌ای 
در برج، گاز به اجزای تشکیل‌دهنده آن تبدیل می‌شود ]8، 14[. 
گای و همـکاران مـروری بـر کاهش گازهای فلـر جهت کاهش 

انتشار در صنعت داشتند ]15[.

مطالعه یانگ و ژیانگ ]16[ باهدف اسـتفاده مجدد گازهای 
طبیعـی مایـع صـورت گرفتـه اسـت. در ایـن فرآینـد از پمپ، 
خنک‌کننده، کمپرسـور و برج جذب و دفع استفاده‌شـده است. 
هوانجیـون و همـکاران ]17[ با اسـتفاده از نرم‌افزار هایسـیس، 
شبیه‌سـازی واحد LNG را انجـام داده و بیان کرده‌اند که یکی 
از راه‌هـای افزایش راندمان فرآیند LNG تعیین نرخ سـرمایش 
اسـت. آن‌هـا برای خنک‌سـازی، نـرخ جریـان بهينـه را 2500 
کیلوگرم بر ساعت نشان دادند. در تحقیقی با استفاده از نرم‌افزار 
اسـپن هایسـیس و شبیه‌سـازی به سـه روش بازیابـی گازهای 
ارسـالی به فلر با دبی 9/153 میلیون فوت مکعـب در روز برای 
 GTL پالایشـگاه تبریز پرداخته شد. نتايج نشـان دادك ه بخش
می‌تواند 1175 بشـکه بـا ارزش اقتصادی معـادل 61563 دلار 
داشـته باشد. شبیه‌سازی در فرآیند تولید برق، 37 مگاوات برق 
بود کـه 6775 دلار برآورد شـد ]18[. به‌منظور بازیابی گازهای 
ارسالی به فلر در یکی از پالایشـگاه‌های گازی و با دبی 76880 
کیلوگرم بر ساعت، شبیه‌سازی صورت گرفت. نتیجه شبیه‌سازی 
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نشـان دادك ـه امـکان بازیابـی 5930 مترمکعب بر سـاعت گاز 
طبیعی شیرین شـده و 12 تن بر سـاعت میعانات گازی فراهم 
می‌شود. در بحث زیسـت‌محیطی می‌تواند از تولید 300 تن در 
سـال اکسیدهای نیتروژن، 2142 تن در سال مونواکسید کربن 
و 43 تـن در سـال دی‌اکسـید گوگرد جلوگیری شـود ]19[. با 
انجام محاسـباتی بر روی داده‌های ماهواره‌ای مشعل‌های گازی 
کل ایران، نشـان داد که بیشـترین گازهای مشعل شده مربوط 
بـه مناطق نفت‌خیز جنـوب با 11/7 میلیـون مترمکعب در روز 
از حجم کل 33/9 میلیون مترمکعب در روز از گازهای مشـعل 
شـده در ایران اسـت ]20[. زاد اکبر و همکاران بر روی استفاده 
مجدد از گازهای فلر به‌عنوان گاز سوخت کارکردند. آن‌ها نشان 
دادند که در پالایشـگاه تبریز و خانگیران با استفاده از این روش 
صرفه‌جویی اقتصادی قابل‌توجهی حاصل می‌شود ]21[. رضایی 
و همـکاران بـر روی باز اسـتفاده از گاز فلر پالایشـگاه فجر جم 
کارکردنـد و نشـان دادند که می‌تـوان از هدر رفت سـالیانه 12 
 LNG میلیون مترمکعـب گاز جلوگیری کردنـد و 11 هزار تن
 MDEA-PZ تولید کـرد ]22[. بهروزی و همـکاران از محلول

جهت جداسازی دی‌اکسید کربن استفاده کردند ]23[.

هدف از این مقاله، شبیه‌سازی فرآیند بازیابی گازهای ارسالی 
بـه مشـعل و اسـتفاده مجـدد از آن‌هـا به‌عنوان منابع سـوخت 
هیدروکربنی اسـت. این پروژه به‌طورکلی در دو فاز تعریف‌شده 
 .)LNG( اسـت. واحد شـیرین سـازی گاز و واحد مایع سـازی
تغییـرات دمـا و تغییـرات غلظت دی‌اکسـید کربن و سـولفید 
هیدروژن که در فرآیند جذب و دفع برحسـب تعداد سینی‌های 
مصرفی مطالعه شـد. در مرحله دوم، بازیابی گازهای ارسـالی به 
فلر با استفاده از فرایند تولید LNG و فرآورده‌های مایع حاصل 
از گاز، به‌عنـوان منابع سـوخت هیدروکربنی موردبررسـی قرار 

گرفت.

۲. روش انجام پژوهش‌

۲-۱. شبیه‌سازی‌
 با اسـتفاده از نرم‌افزار اسـپن هایسـیس و داده‌هایـی که از 
پالایشـگاه شیرین سازی گاز اهواز گرفته شد، شبیه‌سازی واحد 
شـیرین سـازی، نم‌زدایی و مایع سازی گاز، انجام‌شـده و ازنظر 
اقتصادی موردبررسـی قرارگرفته اسـت. در این شبیه‌سـازی از 
بسـته ترمودینامیکی پینگ رابینسـون 6 استفاده‌شـده اسـت. 
اجـزای خـوراک گازی به مرحله شـیرین سـازی در )جدول 2( 
و شـرایط عملیاتـی گازهـا و حلال‌های جـاذب در )جـدول 3( 
نشـان داده‌شده است. در برج جذب و دفع علاوه برجذب و دفع 

فیزیکی واکنش‌های تعادلی به‌صورت زیر اتفاق می‌افتد ]24[:

CO2+2H2O  H3O++HCO3
-
                                                                        

 (1)

H2S+H2O  H3O++HS -                                                                        (2)

H2O+MDEAH+  H3O++MDEA                                    
 (3)

جدول 2. درصد ترکیب گازهای ارسالی به فلر

درصد ترکیبات
درصد ترکیباتمولی

مولی

1CO23/769i-Pentane0/21

2H2S3/2610n-Pentane0/21

3N20/1311n-Hexane0/17

4Methane8312n-Heptane0/2

5Ethane5/513n-Octane0/06

6Propane2/314COS0/003

7n-Butane0/6215CS20/017

8i-Butane0/4416M-Mercaptan0/12

جدول 3. شرایط عملیاتی گازهای ارسالی به فلر و حلال‌های جاذب

حلال‌های جاذبگاز ارسالی به فلرشرایط عملیاتی

33/654دما )درجه سانتی‌گراد(

77/0176/81فشار )بار(

)kgmol/hr( 61578438دبی مولی

)kg/hr( 109729/726324دبی جرمی

۲-۲. شبیه‌سازی واحد حذف دی‌اکسید کربن و سولفید هیدروژن
)شـکل 1( نمـای واحـد حذف دی‌اکسـید کربن و سـولفید 
هیدروژن در نرم‌افزار اسـپن هایسـیس را نشان می‌دهد. مرحله 
اول، شیرین سازی با جذب گازترش از گاز ارسالی به فلر توسط 
حلال‌های متیل دی اتانول آمین و پیپرازین در برج جذب انجام 
می‌پذیرد. برج جذب شـامل 20 سینی تعادلی است. گاز ارسالی 
به فلر حاوی گازترش قبل از ورود به برج جذب، وارد جداکننده 
دوفازی می‌شـود که فاز مایـع و گاز از هم جداشـده و فاز گاز از 
پایین‌ترین سـینی برج جـذب با دمای 33/6 درجه سـانتی‌گراد 
و فشـار 77/01 بار وارد بـرج جذب و حالل موردنظر )ترکیبی 
از متیـل دی اتانول آمیـن، پیپرازین و آب(، با دمـای 54 درجه 
سانتی‌گراد و فشـار 76/81 بار از بالاترین سینی برج جذب وارد 
برج می‌شـود )در برج جذب فشـار بالا و دما پایین مطلوب است 
که منجر به حلالیت ماده حل شـونده در جاذب مایع می‌شود(. 
گاز ورودی و حلال‌های جاذب یک حرکت عکس را نسبت به هم 
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دارند که تماس آن‌ها منجر به جذب گازترش می‌شود. سپس گاز 
شیرین از بالای برج خارج‌شده و متیل دی اتانول آمین غنی‌شده 
از دی‌اکسـید کربـن و سـولفید هیـدروژن از پایین بـرج جذب 
خارج‌شـده و وارد جداکننـده می‌شـود که بخارات فـرار از بالای 
جداکننده خارج‌شده و سـپس متیل دی اتانول آمین غنی‌شده 
وارد مبدل حرارتی می‌شود، گرم شده و به‌عنوان خوراک از بالای 
برج دفع وارد برج می‌شـود. جداسـازی حلال حـاوی متیل دی 
اتانول آمین و پیپرازین از دی‌اکسید کربن و سولفید هیدروژن در 
برج دفع به روش تقطیر انجام می‌شود. برج دفع شامل 20 سینی 
تعادلی است. خوراک در برج دفع تا 120 درجه سانتی‌گراد گرم 

می‌شـود )در بـرج دفع دما بالا و فشـار پایین مطلوب اسـت که 
منجر به دفع ماده حل‌شده در جاذب به‌صورت تقطیر می‌شود(. 
دمـای آمیـن خروجی از برج دفع بالاسـت، با آمیـن خروجی از 
بـرج جذب در مبـدل حرارتی، تبـادل حـرارت می‌کند و ضمن 
سـرد شـدن، مقداری گرما به خـوراک برج دفع می‌دهـد و وارد 
مخزن ذخیره‌سازی آمین شـده، مقدار آمینی که طی فرآیند از 
دست داده، جبران می‌کند و چون قبل از ورود به برج جذب باید 
شرایط ورود به برج جذب را داشته باشد، توسط کولرهایی دمای 
آن به 54 درجه سانتی‌گراد کاهش و فشار آن توسط کمپرسور تا 

76 بار رسانده می‌شود و از بالا وارد برج جذب می‌شود.

شکل ۱. نمایی از شبیه‌سازی واحد شیرین سازی

۲-۳. شبیه‌سازی واحد هیدروژن زدایی‌
)شـکل 2( نمایـی از واحـد نم‌زدایـی شبیه‌سـازی شـده 
را نشـان می‌دهد. گاز شـیرین شـده کـه از بالای بـرج جذب 
خـارج می‌شـود به‌اندازه فشـار بخـارآب در دمای بـرج جذب 
دارای بخـارآب اسـت کـه باید نم‌زدایـی شـود. نم‌زدایی برای 
جلوگیری از تشـکیل هیـدرات گازی که باعـث گرفتگی خط 

لوله و افت فشار و همچنین برای جلوگیری از ایجاد خوردگی 
در تجهیزات انتقال، انجام می‌شـود. در اینجا توضیحات واحد 
نم‌زدایی همانند )شکل 1(، یعنی واحد شیرین سازی است، با 
ایـن تفاوت که در واحد نم‌زدایی از آمین‌تری اتیلن گلیکول و 

برای جذب بخارآب استفاده‌شده است.

شکل ۲. نمای شبیه‌سازی واحد نم‌زدایی

۲-۴. ‌شبیه‌سازی واحد مایع سازی گاز طبیعي
شبیه‌سازی واحد مایع سازی گاز طبیعی )LNG(، به‌منظور 
بازیابـی گاز ارسـالی بـه فلر که در مراحل قبل شـیرین سـازی 
شـده اسـت، انجام گرفت. زمانی که گاز طبیعی تا 160- درجه 

سـانتی‌گراد و در فشار اتمسـفری خنک می‌شود به‌صورت مایع 
کندانس می‌شـود که LNG را به وجود می‌آورد. در مایع سازی 

حجم گاز 600 برابر کاهش می‌یابد.
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LNG ۲-۴-۱. ‌ترکیب مواد ورودی به واحد
مـواد ورودی بـه واحـد LNG برابر مواد خروجـی از مرحله 
شیرین سازی و نم‌زدایی که در )جدول 4( نشان داده‌شده است.

 LNG جدول ۴. ترکیب مواد ورودی به واحد

درصد مولیترکیباتدرصد مولیترکیبات

1O207i-Butane0/003

2Nitrogen1/6718n-Butane0/003

3CO209i-Pentane0/001

4Methane94/910n-Pentane0/001

5Ethane3/2211n-Hexane0/001

۶Propane0/2

LNG ۲-۴-۲. ‌شرح فرآیند واحد
)شـکل 3( واحد اصلی LNG شبیه‌سـازی شده را نشان 
می‌دهد که گاز بازیابی شـده پس از شیرین سازی، نم‌زدایی 
و خنک‌سـازی بـه این واحـد برای مایع سـازی انتقـال داده 
می‌شـود. در ایـن واحـد، گاز از چیلر اول، دوم و سـوم عبور 
نمـوده تـا دمـای آن توسـط چیلرهـا کاهـش داده شـود و 
درنهایـت از شـیر فشارشـکن عبـور نموده و خارج می‌شـود. 
MR-Cold یک سـیال مبرد است که از شیرهای فشارشکن 

عبـور داده می‌شـود کـه دما و فشـار آن به‌شـدت افـت پیدا 
می‌کنـد و سـپس از چیلرهـا عبور داده می‌شـود کـه جریان 
اصلـی را سـرد می‌کند. سـپس برای جبران فشـار بـه واحد 

کمپرسور فرستاده می‌شود.

LNG شکل ۳. واحد اصلی شبیه‌سازی شده

LNG ۲-۴-۳. ‌شرح فرآیند کلی مایع سازی
)شـکل 4( واحـد کلـی مایع سـازی شبیه‌سـازی شـده 
به‌طورکلـی،  می‌دهـد.  نشـان  را  هایسـیس  اسـپن  در 
شبیه‌سـازی واحـد LNG دارای واحدهـای مختلفی اسـت 
که شـامل واحد حذف گاز اسیدی و هیدروژن زدایی، واحد 
سردسـازی پروپـان، واحـد اصلـی LNG، واحد کمپرسـور 
و کنترل‌گرهـای MR کـه به‌منظـور کنترل جریـان مواد و 
بازگرداندن دما تا 225 کلوین به فرآیند LNG افزوده‌شـده 
است. در )شـکل 4(، خوراک گازی وارد واحد خالص‌سازی 
و نم‌زدایـی می‌شـود. در ایـن واحدهـا حـذف گاز اسـیدی 
MDEA و پیپرازیـن و سـپس هیـدروژن زدایـی  توسـط 
توسـط TEG صـورت می‌گیرد. پـس از خالص‌سـازی، گاز 
وارد واحـد خنک‌کننـده پروپـان می‌شـود، در ایـن واحـد 
چرخه‌هایـی وجود دارد که در هرکدام از این چرخه‌ها فقط 
پروپان وجود دارد و هدف سرد کردن پروپان است. سرمای 
به وجود آمـده در هرکدام از این چرخه‌ها، به‌وسـیله مبدل 

حرارتـی، به خـط لوله اصلی گاز برای سـرد کـردن جریان 
اصلی فرسـتاده می‌شـود. جریان گاز که دمای آن به‌شـدت 
 LNG پایین و فشـار آن به‌شدت بالا اسـت، به واحد اصلی
فرسـتاده می‌شـود. خروجی از این واحد به سـه صورت گاز 
مایع )LNG( که محصول اصلی اسـت، موادی که به‌صورت 
سـوخت و خنک‌کننده به فلر ارسـال می‌شـود که بیشترین 
مقـدار آن را نیتـروژن و مقـداری هـم متـان تشـکیل داده 
است و جریان برگشتی شـامل موادی که به‌منظور رساندن 
بـه فشـار و دمای مایع سـازی، چرخـه‌ای را بـا گذراندن از 
طـی   MR کنترل‌گرهـای  و  خنک‌کننده‌هـا  کمپرسـورها، 
می‌کنـد تا به واحد اصلی LNG برسـد. دما و فشـار جریان 
برگشـتی به‌شدت پایین اسـت، قبل از اینکه به واحد اصلی 
LNG برسـد، به واحد کمپرسور فرسـتاده می‌شود تا فشار 

آن افزایـش پیـدا کند. بعـد از ایـن کمپرسـورها کولرهایی 
نصب‌شـده است که دما را کاهش می‌دهد.
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۳. ‌تجزیه‌وتحلیل

با توجه به هدف این پژوهش یعنی بازیابی گازهای ارسالی به 
فلر و اسـتفاده مجدد از آن‌ها به‌عنوان منابع سوخت، لازم است 
تا میزان موفقیت‌آمیز بودن شبیه‌سازی و نزدیکی آن به شرایط 
واقعی موردبررسی قرار گیرد. همچنین تأثیر دما و غلظت در برج 

جذب و دفع بررسی شود.

جذب  واحد  شبیه‌سازی‌شده  داده‌های  صحت  بررسی   .۱-۳
دی‌اکسید کربن و سولفید هیدروژن

در )جـدول 5( بررسـی صحـت داده‌های شبیه‌سـازی واحد 
جذب دی‌اکسید کربن و سولفید هیدروژن را مشاهده می‌کنید 
که برای صحت نتایج به‌دسـت‌آمده، خروجی بـالای برج جذب 
پالایشـگاه و نرم‌افزار باهم مقایسـه شده اسـت. نزدیکی شرایط 
شبیه‌سازی شده با شرایط عملیاتی نشان‌دهنده صحت عملکرد 
تعریف‌شده است. همان‌طور که در )جدول 5( مشاهده می‌کنید، 
مدل طراحی‌شده توانسـته میزان گازترش را به حداقل برساند، 
طوری که می‌توانیم گاز خروجی را کاملًا گاز شـیرین به‌حساب 
بیاوریم که اکثر آن را متان و اتان تشکیل می‌دهد. در شبیه‌سازی 
راندمان سـینی‌ها 100درصد در نظر گرفته‌شده است به همین 
خاطر قابلیت بالاتری نشان داده است. چون در واقعیت به دلیل 
وجود ناخالصی و شرایط عملیاتی، راندمان جذب پایین می‌آید.

جدول ۵. بررسی صحت داده‌های شبیه‌سازی واحد جذب 
دی‌اکسید کربن و سولفید هیدروژن در برج جذب 

خروجی بالای برج جذب برحسب درصد مولیترکیبات

خروجی پالایشگاهخروجی نرم‌افزار

CO20/0001320/0003

H2S0/0007390

Methane94/6489/08

Ethane3/393/96

۳-۲. بررسی پارامترهای مؤثر در واحد جذب دی‌اکسید کربن 
و سولفید هیدروژن

حین فرآیند جذب دی‌اکسـید کربن و سولفید هیدروژن در 
برج جذب، به دلیل تماس گازهای ارسالی به فلر و جذب توسط 
حلال‌ها، تغییـرات دمایی صورت می‌گیرد. )شـکل 5( تغییرات 
دما در واحد جذب دی‌اکسید کربن و سولفید هیدروژن برحسب 
شـماره سینی را نشـان می‌دهد. با ورود گاز از پایین برج جذب 
یعنی شماره سینی 20، تغییرات دمایی شدیدی از 33/6 درجه 
سـانتی‌گراد به 54/5 درجه سـانتی‌گراد دارد که به دلیل جذب 
انتخابـی H2S در حضـور CO2 توسـط MDEA، قطبی بودن 
H2S و همچنیـن در پایین بـرج دو گاز با غلظت بالایی در حال 

جذب شدن اسـت، می‌تواند باشـد. با حرکت گاز به‌طرف بالای 
بـرج بـا افزایش دما همراه اسـت تا سـینی 19 که دمـای آن به 
57/7 درجه سانتی‌گراد رسیده است که به دلیل بیشترین جذب 
و انتقال جرمی می‌باشـد که در این سـینی اتفاق افتاده اسـت. 
از سـینی 19 تا سینی 13، جذب کمتر شـده و دما هم کاهش 
پیدا می‌کند تا اینکه سیستم به حالت تعادل رسیده است؛ یعنی 
پتانسـیل جزء حل‌شـده در دو فاز باهم برابر شده و گاز شیرین 
 MDEA شده از بالای برج یعنی سینی 1 خارج می‌شود. حلال
و پیپرازین از بالای برج یعنی سـینی 1 وارد می‌شود و یک افت 
دمایی یک و نیم درجه سانتی‌گراد داشته که به دلیل برخورد با 

سیالات داخل برج و همچنین سینی می‌تواند باشد.

تغییرات کسر مولی که نشان‌دهنده میزان جذب دی‌اکسید 
کربن و سـولفید هیـدروژن در برج جذب اسـت که در )شـکل 
6( نشـان داده‌شـده، از سینی 13 شروع‌شـده و تا سینی 20 به 
حداکثر خود رسـیده اسـت؛ یعنی گازی که از پایین برج جذب 
)سـینی 20( وارد برج شـده، غلظت دی‌اکسید کربن و سولفید 
هیدروژن آن بالاست، با حرکت به سمت بالای برج )سینی 1(، 
از غلظت آن کاسـته شـده تا اینکه گاز شیرین شـده و از بالای 
برج خارج می‌شود که این روند با نتایج حاصل از تغییرات دمای 

ناشی از فرآیند جذب هم‌خوانی دارد.

شکل ۴. نمودار جریان فرآیند واحد کلی مایع سازی گازهای ارسالی به فلر شبیه‌سازی شده در اسپن هایسیس
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شکل ۵. تغییرات دما در واحد جذب کربن دی اکسی و سولفید 
هیدروژن برحسب شماره سینی

شکل 6. تغییرات کسر مولی دی‌اکسید کربن و سولفید هیدروژن 
برحسب شماره سینی در برج جذب

دفع  واحد  شده  شبیه‌سازی  داده‌های  صحت  بررسی   .۳-۳
حلال‌های جاذب MDEA و پیپرازین

در )جـدول 6( داده‌هـای خروجـی واحـد دفـع حلال‌های 
جاذب MDEA، پیپرازین و آب شبیه‌سـازی شـده که توسـط 
نرم‌افزار اسپن هایسیس طراحی‌شده با داده‌های خروجی واحد 
دفع پالایشگاه مقایسه شده است. همان‌طور که می‌بینید، بیش 
از 97درصـد خروجـی برج دفـع حـاوی MDEA، پیپرازین و 
آب اسـت که ایـن نتایج موفقیت‌آمیز بودن واحد دفع را نشـان 
می‌دهد. بازیابی بالاتر خروجی از نرم‌افزار به دلیل این است که 

راندمان سینی‌ها 100درصد در نظر گرفته‌شده است.

جدول ۶.  بررسی صحت داده‌های شبیه‌سازی واحد دفع 
حلال‌های جاذب MDEA و پیپرازین 

خروجی پایین برج دفع برحسب درصد مولیترکیبات

خروجی پالایشگاهخروجی نرم‌افزار

1 Methyl
diethanolamine10/26810/02

2Piperazine2/312/25

3H2O84/53987/46

4CO20/301/320

5H2S0/660/0005

۳-۴. بررسی پارامترهای مؤثر در واحد دفع حلال‌های جاذب 
MDEA و پیپرازین

برج دفع و راندمان جداسازی حلال‌های جاذب ازنظر مسائل 
زیسـت‌محیطی و همچنین صرفه اقتصادی بسیار حائز اهمیت 
است. قبلًا بیان شد که دمای واحد دفع باهدف افزایش راندمان 
جداسـازی جاذب MDEA، پیپرازین و دیگر ترکیبات تا 120 
درجه سـانتی‌گراد افزایش می‌یابد. تغییـرات دمایی در برج دفع 
در )شـکل 7( نشـان داده‌شـده اسـت. همان‌طـور که مشـاهده 
می‌شـود، خوراک ورودی به برج دفع تا سـینی 5 افزایش دمای 
شدیدی تا 120 درجه سانتی‌گراد دارد که نشان‌دهنده این است 
که دفع در سینی‌های اولیه انجام‌شده ولی به‌منظور خالص‌سازی 
حلال‌ها در برج دفع تا 20 سینی تقطیر انجام می‌شود. تغییرات 
کسر مولی دی‌اکسـید کربن و سولفید هیدروژن در سینی‌های 
مختلف برج دفع در )شکل 8( نشان داده‌شده است. کاهش کسر 
مولی در برج دفع که نشـان‌دهنده میزان جداسـازی حلال‌های 
MDEA و پیپرازیـن از دی‌اکسـید کربن و سـولفید هیدروژن 

اسـت، بیشتر در محدوده سینی سـوم تا هشتم انجام‌شده که با 
نتایج حاصل از فرآیند دفع هم‌خوانی دارد.

شکل 7. تغییرات دمایی واحد دفع حلال‌های جاذب برحسب 
شماره سینی در برج دفع

شکل 8. تغییرات کسر مولی دی‌اکسید کربن و سولفید هیدروژن 
برحسب شماره سینی در برج دفع

LNG ۳-۵. بررسی نتایج حاصل از شبیه‌سازی فرآیند
نتایج خروجی از واحد شبیه‌سـازی شـده فرآیند LNG در 
)جدول 7( نشان داده‌شده است. همان‌طور که ملاحظه می‌شود 
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 LNG نرخ جریـان خنک‌کننده بالا بـه افزایش راندمـان تولید
کمک نموده و منجر به ایجاد ظرفیت تولید 386700 کیلوگرم 

بر ساعت شده است.

جدول ۷. داده‌های حاصل از شبیه‌سازی فرآیند LNG گاز 
ارسالی به فلر

ظرفیت )کیلوگرم بر ساعت(

LNG 386700ظرفیت تولید

343982خوراک ورودی

1375073نرخ جریان خنک‌کننده ترکیب

4. نتیجه‌گیری
شبیه‌سازی حذف گازترش با کمک نرم‌افزار اسپن هایسیس 
بـا موفقیت انجـام شـد. نتایـج نهایی نشـان‌دهنده جداسـازی 
دی‌اکسـید کربن به میـزان 99/99 درصد و سـولفید هیدروژن 
به میزان 99/94 درصد با استفاده از حلال MDEA و پیپرازین 
اسـت و درنتیجه گاز خروجی را می‌توان گاز شـیرین به‌حساب 
آورد. میزان جذب با تعداد سـینی‌ها رابطه مستقیم دارد و اکثر 
فرآیند جذب و افزایش دما در سـینی 18 تا 20 انجام‌شده، این 
در حالی است که افزایش دما و دفع آمین در سینی 5 به‌صورت 

محسوس مشاهده می‌شود.

نتایـج شبیه‌سـازی حاصـل از فرآینـد LNG نشـان‌دهنده 
موفقیـت آمـوز بـودن واحـد LNG دارد که ظرفیـت تولید آن 
386700 کیلوگرم بر سـاعت به‌دسـت‌آمده است که می‌توان از 
آن به‌عنـوان محصول قابل‌فـروش LNG در صنایـع مختلف و 

به‌عنوان سوخت هیدروکربنی به کاربرد.
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Abs‌tract

Energy and the environment are two important parameters in the development of countries. 
The flaring system is the main way to waste energy in refineries and operation units, which 
emits the highest amount of environmental pollutants. Large volumes of associated gases 
are of high fuel value. Therefore, paying attention to this section’s reuse, performance, and 
modification is of great importance. In this study, Aspen HYSYS software was used. The 
combination of incoming gas to flare from the Ahvaz refinery was considered. Sweetening 
was done with methyl diethanolamine and piperazine. Then, the dehydrate was performed 
with triethylene glycol. Sweetened gas sent to LNG unit. The results of the output of the 
software show that the separation of carbon dioxide by 99.99% and hydrogen sulfide by 
99.94% has been done. When the gas enters from the bottom of the absorption tower, i.e. 
tray number 20, it has severe temperature changes from 33.6 °C to 54.5 °C, which can be 
due to the selective absorption of H2S in the presence of CO2 by MDEA and the polarity 
of H2S. The movement of gas to the top of the tower is accompanied by an increase in 
temperature up to tray 19, whose temperature has reached 57.7 °C, which is due to the 
greatest absorption and mass transfer that has occurred in this tray. From tray 19 to tray 
13, absorption and temperature decrease until the system reaches equilibrium. As a result, 
exhaust gas can be considered sweet gas. LNG production capacity in the liquefy unit is 
386,700 kg/h, which economically can have a net profit of 32136,000 $ per year.

Keywords: Recovery, Flare, Methyl diethanolamine adsorbent solvent, Sweetening, LNG
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چکیده: در این راهنما چگونگی تنظیم مقالات جهت مجله انجمن مهندسی گاز ایران شرح داده شده است. رعایت آن در 
تسریع امر چاپ موثر است.

کلمات کلیدی: راهنما، گاز، فونت، B nazanin، فارسی

۱. مقدمه: 
انجمـن مهندسـی گاز ایـران بـا هـدف افزایـش تبـادلات 
علمـی و تحقیقاتـی جامعـه مهندسـی شـیمی، نفـت و گاز و 
گسـترش روحیـه ابتکار، ابـدا، و نوآوری مهندسـان و محققان 
تقویت ارتباطات همه جانبه صنعت با دانشـگاه و جامعه مجله 
علمی - ترویجی مهندسـی گاز ایران را در زمینه‌های تازه‌های  
مهندسی گاز، معرفی صنایع مرتبط، آموزش در مهندسی گاز، 
نفت، پتروشـیمی و شـیمی، معرفی نوآوری‌هـا و فن‌آوری‌های 

نوین صنعتی و اخبار جامعه مهندسی گاز را منتشر می‌کند.

۲. شرح نوشتار: 
از نویسندگان محترم تقاضا می‌شود به هنگام تهیه مقاله 

دستورالعمل زیر را رعایت نمایند:

عهـده‌دار مکاتبـات می‌توانـد از اعضاء هیـأت علمی و یا .1. ۲
شـاغل در سایر موسسـات باشد و وابسـتگی شغلی وی 

مشخص باشد.

همـراه مقالـه نام 3 نفر داور پیشـنهادی را بـا ذکر تلفن .2. ۲
و نشـانی کامل پسـتی و الکترونیکـی و تخصص مربوط 

ارسال نمایند.

۲ .3. A4 کاغـذ  روی   2007  word افـزار  نـرم  بـا  مقـالات 
و  سـتونی  تـک  به‌صـورت  مقالـه  چکیـده  بخـش 
و  دوسـتونی  به‌صـورت  مراجـع  تـا  مقدمـه  بخـش 

تـک رویـه تایـپ شـود. بـرای بخـش فارسـی مقـالات 
قلـم از  لاتیـن  متـن  و  سـایز11  نازنیـن   -B قلـم  	از 

 Times New Roman سایز10 استفاده می‌شود.

جداول، نمودارها و شکل‌ها داخل متن و به صورت فارسی 
باشـند. در صورت اسـتفاده از نـرم افزار حتماً بایـد مرجع آن 
مشـخص شـود از معـادل فارسـی کلمـات انگلیسـی در متن 
استفاده شود. معادل لاتین داخل متن در صورتی که کمتر از 
59 کلمه باشـند به صورت 1Footnote آورده شـود بیشتر از 

51 کلمه واژه‌نامه در نظر گرفته شود.

۳. صفحه‌آرایی:
 حاشيه بالاي صفحه اول 5 سانتيمتر ) 2 اینچ( و در صفحات 
ديگـر 2/5 سـانتيمتر )1 اینچ( باشـد. فاصله خطـوط به صورت 

Single و متن از سمت راست و چپ Justify تنظيم شود.

۴. بخش‌های هر مقاله به ترتیب زیر است:
عنوان مقاله: کوتاه و معرف محتونی مقاله باشد و از 51 .1. ۴

کلمه تجاوز نکند ) بی- نازنین سایز20 سیاه(.

دار .2. ۴ عهده  نویسندگان:  علمی  عناوین  و  اسامی  یا  اسم 
مکاتبات با علامت * مشخص گردد ) قلم بی- نازنین 

سایز ۱۰ سیاه(.

1. معادل فارسی کلمات انگلیسی
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آدرس نویسندگان: قلم بی- نازنین سایز ۹ نازک و در زیر .3. ۴
آن آدرس الکترونکی عهده دار مکاتبات درج می‌شود.

کلمات کلیدی: حداکثر 5 یا 7 کلمه )بی- نازنین سایز .4. ۴
۱۱ ایتالیک(.

۵. چکیده: 
متن چيكده در حداكثر ۱۵۰ك لمه، به صورت ت كسـتوني 

و حاوي نكات اصلي و نتايج مقاله باشد.

)بی- نازنين سایز ۱۱ ایتالیک(. داشتن قسمت‌هاي 1 تا 5 
به انگليسي در انتهاي مقاله نيز ضروري مي‌باشد.

۶. متن اصلی: 
مقدمـه آغـاز و بـا نتيجه گيـري پايان مـيي ابـد. کمینه و 
بیشـینه صفحات مقاله به ترتیب 4 تا ۱۶ صفحه اسـت. چاپ 
بیشـتر از ۱۶ صفحه مشـمول هزینه چاپ می شـود. به 

رعایت املاء و دستور نگارش زبان فارسی توجه شود.

بسـته بـه نـوع اثـر، مقالـه داراي بخش‌هاي نظري، شـرح 
دسـتگاه، روش آزمايش، روش حل،ي ا محاسـبه و نتايج اسـت 
	كـه بـه صورت دو سـتوني با قلـم B- نازنين سـایز11 ناز كو
Times New Roman سـایز۱۰ نـاز كو فواصل بين خطوط 

بـه صـورت single برای رسـیدگی وارایـه بـه داوران  نگارش 
مي‌شـود. تيترهـاي متن مقاله شـماره گـذاری و با قلـم  بی- 

نازنين  سایز ۱۱سياه مي‌باشد.

جدول‌ها و شـكل‌ها و معادلات به ترتيب، شـماره گذاري و 
عناوين جدول‌ها در بالاي هر جدول و عناوين شـكل‌ها در زير 
هر شـكل آورده شود. جدول و شـماره آن و همچنین شکل و 
شـماره آن با قلم بی- نازنین سایز ۹ سیاه است.  اما شرح آنها 
با  فونت بی- نازنین سایز ۹ است. معادلات چپ چین و شماره 

آن راست چین شود.

اسـتفاده از از رنـگ در جداول و شـکل ها مشـمول هزینه 
چاپ می شود. صفحات شماره گذاری شوند. 

7. بحث: دقت نظر در این قسمت در امر داوری موثر است.

8. نتيجه‌گيري

9. تشكر و قدرداني: در صورت نياز

مراجع: 
منابـع مورد اسـتفاده در متن بـه ترتيب شـماره در داخل 
كروشـه]  [  مشـخص و فهرسـت آنهـا مطابـق بـا شـماره‌اي 
كه در متن مشـخص شـده اسـت و به ترتيب نام نويسـندهي ا 
نويسـندگان، نام اثر، نـام مجله وي ا عنوانك تاب و تاريخ نشـر 
با مراعات اسـتانداردهاي رايج در ارائه مراجع در بخش مراجع 

آورده شود. 

ارسال مقالات: 
 docx ازك ليـه نویسـندگان درخواسـت مي‌شـود، فايـل
و pdf مقـالات خـود را از طريـق آدرس پایـگاه اینترتی مجله 
مهندسي گاز ایران ارسـال نمايند.ك ليه مقالات توسط داوران 
تعيين شـده از طرف هيأت تحريريه در مدت زمانی کمتر از 6 
هفته ارزشـيابي و نتیجه به اطلاع نویسـنده عهده‌دار مکاتبات 
مي‌رسـد. مجله در پذيـرش، ويرايش، اصلاح وي ـاك وتاهك ردن 
مقـالات با رعايت امانـت در ارائه مطالب نوشـتاري براي چاپ 

آزاد است. مقالات ارسالي مسترد نمي‌شوند. 

چاپ و نشـر مقالات پـس از دریافت تعهد‌نامه تأیید شـده 
توسـط کلیـه نویسـندگان مبنـی بـر اصالـت اثر نویسـندگان 
امکان‌پذیـر می‌شـود. رعایت قوانیـن مربوط به سـرقت ادبی-
علمی به عهده نویسـندگان است. نويسندگان مقالات مسؤول 
نوشـته‌ها و نظرات خود هسـتند، آراء و نظريات آنها لزوماً نظر 

مدير مسؤول، سردبير و اعضاء هيأت تحريريه مجله نيست.

 شـرح حال نویسـندگان در حدود50 کلمه شامل نام و نام 
خانوادگی، تاریخ و محـل تولد، آخرین مدرک تحصیلی همراه 
با گرایش یا تخصص، سـوابق و نشان علمی، اختراع و ابتکارات 
و عضویت در شـرکت‌ها و انجمن‌های علمی  با عکس پرسنلی 
نویسندگان در انتهای مقاله در صفحاتی جداگانه آورده شود.

برای ارسال مقالات به سایت نشریه مهندسی گاز ایران
به نشانی )www.ijge.irangi.org( مراجعه فرمایید.
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