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 تقدیم و تشکر

نهایت ه بنده داشتند، بیهایی که برای ورود و تحصیل در این رشته نسبت بها، و انگیزهطر تشویقاز مادر عزیزم به خا 
قای ا بودند. از دپارتمان محترم مهندسی شیمی و استاد راهنما مسیردر این  بندهه انگیزه و دلیل ادامه کار شمیه چرا که سپاسگزارم،
ی و دکتر همتی که با راهنمای پروژه جناب آقای استاد راهنمایاز  همچنینو یدند، بابت زحماتی که در این چند سال کش انیس ایقانی

 سپاسگزارم. ،ای بسیار زیادی را داشته باشمهان، توانستم در این مسیر یادگیریایشهکمک
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 چکیده

و غیر  یمزایی مستقیق اشتغالز طرید چرا که اآبه حساب میایران تصادی کشور صنعت پتروشیمی یکی از مهمترین ارکان اق
در  این صنعتمحصولات سودآور باشد. د برای کشور توانمی ... ، تمرکز بر افزایش صادرات وهای صنایع موجود، رفع نیازمستقیم

 یختلفی ماهتکنولوژیبا این محصولات  مختلف هستند.مواد اولیه صنایع و مواد که  استو محصولات خاص  کامادیتیگیرنده مواد بر
باید  نگونه کهآسته ، نتوانخود زیادنسبتاً قدمت  علیرغمپتروشیمی ایران ردند. گمیتولید  وند،شمیارائه ی لایسنسور هاشرکت طکه توس

مواد  و رفع نیاز به وارداتی پتروشیمی هامجتمعکاربردی در  مورد نیاز وتولید محصول  ،حلهایکی از راه رشد چشمگیری داشته باشد.
ول و آوری پروژه تولید محصدارد، باید سود نیاز قابل توجهی سرمایهجذب به تولید محصول از انجایی که اشد. بمین صنعت ای هاولی

که  ستا کامفار افزارنرم، استفاده از این بررسیهای انجام یکی از راهمشخص شود.  برآورد و ینتوسط مهندس میزان سرمایه مورد نیاز
وانب ج نیز بعد از انتخاب محصول منتخب، در این رسالهاشد. بمیها سنجی و امکانسنجی پروژهی ارزیابی فرصتکاربردی برا ابزاری
انتخاب این محصول از  .بررسی گشته است، امکان صادرات محصول، عدم وجود واحد تولیدی در ایران و... ی شامل سوددهیمختلف

شیمیایی مختلف که در درخت محصولات  محصول 04بیش از یه و قیمت محصول( )مبتنی بر قیمت مواد اول طریق برآورد حاشیه سود
علام از واحد انی و استدمیبررسی  ه انجام پذیرفت. در ادامه از طریقپتروشیمی و توسط شرکت ملی صنایع پتروشیمی ایران ارائه شد

مشخص و نهایتا با ارائه دلایل فنی و اقتصادی فورال و هیدرازین بعنوان مواد منتخب ی مختلف محصولات فورهایپتروشیم فرایند
 ی تولید بسیاری از این محصولات در ضمیمه این رسالههاتکنولوژی ردد.گمیمختلف، هیدرازین برای بررسی اقتصادی نهایی معرفی 

، نانتخاب هیدرازیپس از دد. رگمیها استفاده و نیروگاه هامجتمععنوان آنتی اکسیدان در دیگهای بخار در ب هیدرازین اند.ارائه شده
. جام شده استان و... زیستمحیطمواد  اولیه، بازده تولید، مسائل ایمنی، مسائل  به ی فنی موجود با توجههاتکنولوژیو انتخاب بررسی 

 HYSYS زارافنرمتوسط  فرایندترین موضوع در برآورد اقتصادی، قیمت تجهیزات کارخانه است و به همین منظور شبیه سازی این مهم
برای برآورد قیمت تجهیزات  Aspen Process Economics Analyzer افزارنرمقابلیت لینک شدن با  افزارنرمانجام شده است. این 

 وتصادی قمالی و ابرای بررسی افزار کامفار را نیز تولید کرد. اطلاعات مورد نیاز نرم توانمیرا نیز دارد. لذا با تخمین قیمت تجهیزات، 
 و مدت بازگشت سرمایه (NPV) ارزش فعلی خالص (،IRR) های مالی مهم از جمله نرخ بازده داخلی، شاخصطرح بودن اجرایی

(PBP)  اله نشان های این رسبررسیه هستند. ژمحاسبه شده و همگی بیانگر اقتصادی و موجه و معتبر بودن این پرو افزارنرمتوسط این
و سرمایه  ریال 003،004،003،044مربع، سرمایه اولیه متر 044-0044 ایران به  زمینی به مساحت تقریبیهد که تولید هیدرازین در دمی

برابر با  NPVو  % 09,30برابر با  IRRهای سوددهی ان شامل شاخص و ،نیاز داردریال  00،000،000،900,40در گردش 
 هستند.دهنده سودده بودن این طرح همگی نشان ریال 033،003،003،930,43

 

 IRR،NPV ود،س حاشیه کامفار، افزارنرم  سنجی،امکان پتنت، تکنولوژی، لایسنسور، هیدرازین، پتروشیمی، صنعت: کلیدی کلمات
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 فصل اول

 مقدمه     
. [0] اشدبیم نفت از حاصل شیمیایی مواد آن لغوی معنی و است شده رفتهگمیشی و پترول کلمه دو از متشکل یپتروشیم واژه

 کلیطور به. [0] است شده مطرح 0000 سال در تبلیغات جهت شیمیایی ادمو سازندگان از ایعده توسط بار نخستین برای واژه این
 با بیعیط گاز و خام نفت ربورهایهیدروک از قسمتی الاتانفع و فعل از که ،ودشمی گفته محصولاتی از دسته آن همی بپتروشی مواد
 صنعت این. ستا اقتصادی توسعه جهت به اولیه و مهم صنایع از یکی عنوان همی بپتروشی صنعت. یدآمی وجود به دیگر شیمیایی مواد

.  است ...و شاورزیک و کود صنعت لاستیک، صنعت رنگ، نساجی، پلاستیک، صنعت زمینه در صنعتی تولیدات از ایگسترده طیف دارای
 که هستند، شیمیپترو صنعت در ساختمان جزء تریناصلی( زایلن و تولوئن ، بنزن) هاآروماتیک و( بوتادین و پروپیلن ، اتیلن) هااولفین
 صنعتی، لوازم داروها، پلاستیک، لاستیک، ،مصنوعی الیاف ها،رنگ در آنها. [0] وندشمی تولید آنها از پتروشیمی و شیمیایی مواد بیشتر
 .وندشمی استفاده( سورفاکتانت) شوینده موادو  بندی،بسته صنایع

 :کرد تقسیم عمده مرحله چهار به توانمی را پتروشیمی محصولات تولید کلی طور به  
 نفت قطیرت از) نفتا و( گاز تقطیر محصول) میعانات طبیعی، گاز جمله از نفتی محصولات از معمول طور به: ورودی خوراک تولید .0
 این  اروپا و آسیا در امخصوص. ندکمی استفاده اولیه مواد عنوان به نفتا از پتروشیمی تولید ظرفیت از نیمی از بیش .نندکمی استفاده( خام

 این که چرا ،ودشمی استفاده خوراک اولیه ماده عنوان به گاز از خاورمیانه و شمالی آمریکای در عوض، در. است رایج ورودی خوراک
 .[0] اشندبمی طبیعی گاز ذخایر از غنی مناطق

 استفاده یمیروشپت اولیه یا پیشرو محصولات تولید برای آنها از و یرد،گمی را اولیه مواد مرحله این: الادستمی بپتروشی صنایع  .0
 ایپایه ساختار که شیمیایی مواد پروپیلن، و اتیلن شامل ها الفین گروه ،عبارتند از متان مولکولی ساختار به توجه با انها مهمترین. ندکمی

 نوانع به و هستند زایلن و تولوئن بنزن، شامل که هاآروماتیک ،(4Cمخلوط اصطلاح به) است شده تشکیل کربن اتم چهار از و دارند
 .[0] یرندگمی قرار استفاده مورد پتروشیمی محصولات سایر تولید در ورودی

 را هااتیکآروم و هاالفین جمله از وندشمی تولید بالادست بخش در که را محصولاتی مرحله این در: میانی پتروشیمی صنایع .0
 نای سپس. است و...استایرنپلی  و کلرید وینیل شامل آن هانمونه که اندشده ترکیب واسطه محصولات تولید یبرا که هنددمی تشکیل

 .[0] ودشمی استفاده دستپایین بخش توسط محصولات
 محصولات ولیدت برای آنها از و نندکمی مصرف را ایواسطه و بالادستی محصولات مرحله، این در: دستیپایین پتروشیمی صنایع .0

 .[0] نندکمی استفاده مرتبط هایبخش در استفاده جهت نهایی
 شیمیایی مواد اب... و نفتا نفت، طبیعی، گاز انفعالات از محصولات این ،شد اشاره پتروشیمی مواد تعریف در نیز ابتدا در که همانطور

 و ها،نندهمهارک ها،دهنده شتاب) شیمیاییمواد یا کاتالیزورها، نهایی، محصول تولید برای نیاز مورد شیمیایی مواد این. ودشمی حاصل
. ودشمی اضافه 0افزودنی وادم یا اولیه جانبی مواد عنوان به فرایند به تولید، فرایند بودن بهینه و بهبود برای که هستند،...( و هارنگدانه

خار استفاده کراکینگ بخار و یا کاتالیستی، و ریفرمینگ ب مختلفی مانند هایفرایندبرای تولید مواد پتروشیمی و مواد شیمیایی، معمولا از 
اهند داشت. به فی نیز نخوند از نظر فنی و اقتصادی توجیه داشته باشند، و بازده کاتوانمیهای پایه به تنهایی نفراینداما این  ،ودشمی

 هایی مانند کاهش مصرفانش فنی و تجارب خود را در زمینهبه منظور کاهش مشکلات و افزایش بازده، د هاشرکت برخیهمین منظور 
و کاهش تولید مواد جانبی و  ،ها )ساخت، تعمیر، نگهداری( کاهش مواد آلایندهاهش مصرف مواد اولیه، کاهش هزینهانرژی و آب، ک

هند. این دیمفزایش طول عمر تجهیزات و تولید محصولی با کیفیت بالاتر، در اختیار واحدهای تولیدی پتروشیمی و شیمیایی قرار ا
در این  .اشدبمیکاملا رقابتی  هاشرکتگفت کار این  توانمینامند. مییا صاحب دانش فنی را اصطلاحاً شرکت لایسنسور  هاشرکت

ل مشکلاتی که در این صنعت با آن مواجه است، نتوانسته پیشرفت چشمگیری را داشته باشد، و همچنان برای میان کشور ایران به دلی
خارجی  یهاشرکتنی به فمقیاس بالا، و دانش  پتروشیمی درهیزات و ماشین آلات تولید محصولات جبسیاری از مواد شیمیایی، ت

درات ان صاامکر داخل و فراهم اوردن دمی و عرضه محصولات شیمیایی و پتروشی ها تولیدحلنیازمند است.  در این میان یکی از راه
 .[0]اشد بمیدر بازار منطقه 

. بگیرد عهده بر ار تولیدی واحد ساخت هزینه بتواند که ،است نیاز یگذارسرمایه به شیمیایی و پتروشیمی محصول یک تولید برای
 0انسنجیامک از گزارشی تولید، واحد برای گذاریسرمایه از قبل شود، مطلع خودش گذاریسرمایه آینده از اینکه برای گذارسرمایه یک
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 0 شکل در. [0] یابدمی ادامه گذارسرمایه تصمیم با و ،ودشمی شروع ایده یک اب میپتروشی واحد هر ساخت .کرد خواهد بررسی را
 مشاهده کرد. توانمی را پتروشیمی واحد ساخت پروژه یک هایبخش

  
 پروژه کی شدن ییاجرا مراحل :0 شکل

گذار د یک طرح جامعی در اختیار سرمایهتوانمیاشد، که بمیهای انجام یک پروژه ترین بخشمطالعه امکانسنجی، یکی از مهم
، تحلیل اقتصادی، فرایندهای تحلیل بازار، مطالعه تجهیزات و بخشقرار دهد. یک مطالعه و گزارش امکانسنجی جامع و کلی، در 

اشند. قبل از انجام یک امکانسنجی بمیی فرعی نیز هافعالیتدارای  هافعالیتاما هر یک از این  .ندکمیریزی و مهندسی فعالیت برنامه
 مطالعه امکانسنجی یا مطالعهمین منظور انجام یک پیشو تجهیزات تولید را شناخت. به ه ،هایفناورو  ،هافرایندکامل و جامع باید 

 هایپروژه انجام برای توسعه حال در کشورهای در که هاییافزارنرم ترینکاربردی از یکی .مقدماتی برای شناخت انها لازم است
 و طرح کی رد یا پذیرش در گیریتصمیم منظور به را آن از حاصله نتایج که اشد،بمی کامفار افزارنرم ود،شمی استفاده امکانسنجی

 و رح،ط یک سودآوری تحلیل و تجزیه امکان: هاشاخص ترینمهم جمله از. ودشمی انجام گیریتصمیم هایشاخص به توجه با پروژه
  .[3] اشدبمی داخلی، بازده نرخ و گذاری،سرمایه بازگشت مدت طرح، ظرفیت اقتصادی اندازه تعیین

به انتخاب و بررسی فنی و اقتصادی تولید یکی از محصولات مورد نیاز در صنایع پتروشمی پرداخته است. به این  روپیش رساله
 در سپس .بررسی شده است آن آینده و تاریخچهبه اختصار معرفی شده و  ایران و جهان پتروشیمی درت منظور ابتدا در فصل دوم صنع

رسی ره توسط شرکت ملی صنایع پتروشیمی ایران ارائه شده است، به بکمی ا مبنا قرار دادن درخت محصولات پتروشیب ،سوم فصل
 انی معرفی گردند. در ادامه بررسیدمیبرای تحلیل ماده چند تا  ستپرداخته شده احاشیه سود برخی از محصولات مهم در پتروشیمی 

بررسی  یی ایننتیجه نها ه این محصولات انجام شده است.بمی انی از طریق استعلام میزان مصرف و نیاز چند شرکت پتروشیدمی
 ررسیب به م،چهار تصادی است. فصلرال و هیدرازین و انتخاب نهایی هیدرازین برای انجام بررسی فنی و اقوفمعرفی دو محصول فور

( یکی HYSYS افزارنرمهیدرازین پرداخته و بعد از تخمین ظرفیت مناسب برای تولید این ماده، شبیه سازی )با  تولید و اقتصادی فنی
  (Aspen Process Economics Analyzer افزارنرمهای موجود برای تولید این ماده و در ادامه تخمین قیمت تجهیزات )با فراینداز 

امفار ک افزارنرممذکور با ظرفیت مشخص، و با کمک  فرایندبا بررسی فنی و اقتصادی روی  انتها، در این کارخانه انجام شده است.
یری و ارائه گبه نتیجهنیز با تحلیل اطلاعات بدست آمده در فصول قبلی، در بخش اخر تولید هیدرازین انجام شده است.  امکانسنجی

 ات پرداخته شده است.پیشنهاد
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 فصل دوم

 ر ایران و جهانمی دصنعت پتروشی مرور اجمالی    
وجه به منابع ردد و با تگمیسوب حجدید م ر ایران علیرغم قدمت بالای نیم قرن، ولی کماکان از صنایع نسبتاًدمی صنعت پتروشی

عت نیز دارد. در این فصل بعد از مرور اجمالی این صن این صنعت هستند، فضای رشد بیشتری اصلینی نفت و گاز که خوراک غبسیار 
ن صنعت نداز آینده ایابا ارائه چشم در این صنعت پرداخته شده و نهایتاً فناوریدر ایران و جهان، به معرفی کلیات مفهوم تکنولوژی یا 

 رسد.این فصل به اتمام می

 جهان و ایران ردمی پتروشی تاریخچه: 0-2
 تولید کوچک واحد با را خود فعالیت 0003 سال از ایران ردمی پتروشی صنعتفت ایران ملی شد اما صنعت ن 0000در سال 

 اکنون یرانا یراز بوده است. شمی ر ایران، پتروشیدمی و نخستین مجتمع پتروشی کرد آغازاستان فارس  در مرودشت شیمیایی کودهای
ایران  اما از انجایی که این صنعت نوپا در. آیدمیبه حساب  خاورمیانه ردی مپتروشی محصولات بزرگ کننده صادر و کننده تولید دومین

 پتروشیمی صنایع ملی شرکت 0000 سال تر، نیاز به هماهنگی و مدیریت، راهنمایی وتوسعه دارد، لذا درهای تخصصیفعالیتبرای رشد و 
 محصول اولین تولید از سال 03 تأخیر با ایران تروشیمی درپ تجاری محصول اولین گفت توانمی واقع در. شد تاسیس و شده سازماندهی
 صنعت تحول و توسعه درون. [3]، [0] است شده بازار وارد جهان رمی دپتروشی محصولات شدن تجاری از سال 03 تأخیر و پتروشیمی

 :است شده مشخص مرحله شش در ایران ردمی پتروشی
 رکتش از آن نیز بعد و شد آغاز در مرودشت استان فارس شیمیایی کود کوچک واحد تولید با 0000 سال از پیدایش : مرحلهپیدایش .0

 .[3]، [0] شد تأسیس پتروشیمی صنایع ملی

 میاییشی کود به نیاز تأمین مرحله، این اصلی آمد. هدفدر اجرا به صنعت این توسعه ،این مرحله : در (0033 تا 0000) اولیه گسترش .0
 کشور داخل رد ...و سی وی پی سدیم، کربنات بی و کربنات آور،سوز سود مایع، گاز گوگرد، صنعتی، دوده مانند شیمیایی مواد برخی و

تاسیس  ،(سابق نیپون ایران) فارابی خارگ، اهواز، کربن پاسارگاد، آبادان، ،(سابق شاهپور) رازی پتروشیمی یهامجتمع دوره این در. بود
 .[3]، [0] شدند

 اواسط تا جنگ تحمیلیپیروزی انقلاب اسلامی، و  هایشامل سال و شد آغاز 0033 سال از رکود ( : مرحله0003 تا 0033) رکود .0
 و ندکمی یداپ کاهش نیز ی پتروشیمیهاشرکت تولیدی یهافعالیت تحمیلی، جنگ از حاصل مشکلات پی در که. داشبمی 0003 سال

 وسعهت طرح در زمینه پتروشیمی تکمیل عمده فعالیت تنها و ،ودشمی متوقفز نی امام ندربمیپتروشی احداث عملیاتهمچنین 
 .[3]، [0] بود یرازشمیپتروشی

 0030 تا 0009 های درسال توسعه برنامه اولین اجرای با بازسازی و حیات تجدید : مرحله(0039 تا 0009) بازسازی و حیات تجدید .0
 شیمیپترو یهامجتمع از برداری بهره. شد پرداخته تحمیلی جنگ در دیده آسیب یهامجتمعو بهره برداری مجدد  به بازسازی و شد آغاز

 .[3]، [0] شد در این دوره آغاز نیز بندرامام جتمعم تکمیل و اراک پتروشیمی اصفهان،

 اجرای از آمده دست به تجربیات پایه بر دوره، این در. شد آغاز 0030 سال از مرحلهاین (: 0093 تا 0030) توسعه و تثبیت جهش، .3
 ز،تبری پتروشیمی یهامجتمع میان آن از و احداث شد متعددی هایطرح چهارم، و سوم ساله پنج برنامه اجرای با دوم، و اول هایبرنامه

 ،(برزویه) ورین ساسول، آریا زاگرس، پارس، مارون، تندگویان، شهید امیرکبیر، ،آورانفن بیستون، خوزستان، ،سینابوعلی خراسان، ارومیه،
 .[3]، [0] رسید تولید به مهر و ،کارون کرمانشاه جم، پردیس،

 موجود، هایظرفیت از بهینه استفاده چون ییهافعالیت: (تاکنون – 0099) نظارتی و حاکمیتی سازمان بهتبدیل  و سازی خصوصی .0
 توجه مورد تاکنون 0099سازی از سال  خصوصی یهافعالیت گسترش و نفتی غیر صادرات ردمی پتروشی جایگاه ارتقاء صادرات، توسعه

 .[3]، [0] قرار گرفته است

عه یافته جهان توس پتروشیمی دربرای صنعت  یافته های رونقسالسازد که بررسی تاریخچه این صنعت در جهان نیز مشخص می
 یمی صنعت پتروشییعصر طلا ،ت متحدهلبود. در حقیقت، در ایا 0004و  0034های در دهه (نآمریکای شمالی، اروپا و ژاپ)قرن بیستم 

 0004های ی صورت گرفته در دهههایآغاز شد. این امر به دلیل نوآور 0004فاصله پس از پایان جنگ جهانی دوم در نیمه دوم دهه لاب
ست توانیماقتصادی پس از جنگ جهانی دوم بود. در ابتدا صنعت پتروشیو در طول جنگ و همچنین بازسازی سریع اروپا و بهبود  0004و 

ها براساس تبدیل زغال سنگ، گاز طبیعی و الکل به مواد شیمیایی تکیه کند. در آلمان نیز، قبل از جنگ جهانی فرایندها و فناوریبه 
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از هیدروژن و نیتروژن اتمسفریک تحت شرایط دما و  کاتالیزوری را برای سنتز آمونیاک فرایند 0هابر سانی به نام فریتدمیاول، شی
همکاری    BASFشرکت ان و مهندسدمی، شی0کشف کرد. برای توسعه روند تولید در مقیاس بزرگتر، هابر با کارل بوش لافشار با

راهم شدن مقدار را موجب فکرد. هر دو دانشمند برای این موفقیت جوایز نوبل دریافت کردند. دستیابی به موفقیت بسیار چشمگیر بود زی
ای ه. در همین حال پایهشدت زراعی مورد نیاز برای تغذیه روزافزون جمعیت جهان لامبتنی بر نیتروژن برای رشد محصو زیادی کودهای

ندی توسط دانشم 0004ستیکها بود، در دهه لاشیمی پلیمر، که یک منبع حیاتی برای توسعه صنعت پتروشیمی مانند تولید بسیاری از پ
   Union Carbideدر مقیاس تجاری در جهان توسط شده گذاشته شد. اولین اتیلن کراک 0و هرمان استودینگر 0به نام تئودور سودبرگ

، اشدبمیمصنوعی  از خانواده پلاستیکدر اواخر این دهه نئوپرن که   Dupontشرکت در غرب ورجینیا ساخته شد. 0004در اوایل دهه 
زاسیون را توسعه داد. در این دهه عمل پلیمری دمیساخت پلی آ فرایندکشف شد و پس از آن دانشمندی المانی  نایلونرا اختراع کرد. سپس 

ی هاشرکت د.نیمه دوم قرن بیستم کشف ش پتروشیمی در انقلاببیشترین پلیمرهای اصلی  0004شروع به رشد کرد. در اواخر دهه 
مواد شیمیایی آلی مبتنی بر کربن پرداختند که به رهبران تکنولوژی و بازار تجاری در زیادی در این فاصله زمانی به کشف و توسعه 

که دو نیروی بزرگ در جهان، جنگ جهانی دوم و بهبود اقتصادی  کردمجددا در اینجا به این نکته اشاره باید پتروشیمی تبدیل شدند. 
 هاتکنولوژیها و فناوریسازی در مقیاسی وسیع که مبتنی بر اریه دوران تولید و تجبی مپس از جنگ موجب شد که بخش صنعت پتروشی

ر جهان د یماست، سوق داده شود. ابتدا امریکا و سپس اروپای غربی و ژاپن شروع به فعالیت کردند و از این دهه به بعد صنعت پتروشی
 .[9] پیشرفت چشمگیری کرد

 : تکنولوژی در صنعت پتروشیمی2-2

و ن شناسی که به آن ف ،اشدبمیشناسی به معنای  "لوژی "و پسوند به معنی فن  "تکنیک"و لغت واژه تکنولوژی، ترکیبی از د
مدیریت تکنولوژی خلیل طارق چنین  ابدر کت .[0] تاریف متعددی از این واژه شده اسویند. در مقالات معتبر علمی تعگمی فناورییا 

 خلق جهت در که کرد تعریف سیستمهایی و روشها بزارها،اها، ایندفر محصولات، دانش، تمام توانمی را تکنولوژی" اشاره شده است:
در  .[04] "ما توسط کارها انجام روش از است عبارت ساده تکنولوژی زبان به. وندشمی گرفته بکار خدمات ارایه و کالاها و ساخت

ر زندگی د یمی علهایتکنولوژی، کاربرد مستقیم اصول، قوانین و آگاه "ود:شمیصورت تعریف  این اطلس تکنولوژی، تکنولوژی به
لم بر شناخت چراها ود، در حالیکه عشمیگفت که تکنولوژی به شناخت چگونگی مربوط  توانمیاشد. بنابراین بمیتولید  فرایندبشر و یا 

یزات و تاسیسات افزار که شامل ابزارآلات، تجهاشد: فنبمیتکنولوژی دارای چهار عناصر اصلی به طور کلی  .[00] "متمرکز است
زار که به افی است، اطلاعاتی تصحیح، انطباق و اصلاح تکنولوژهای انسان برار که شامل تجارب، ابتکار و مهارتافزااشد، انسانبمی

 افزار که بهاغلب جنبه محرمانه دارد، سازمان های گوناگون اسناد، نشریه، کتاب، نقشه ها و ... کهاز اطلاعات به شکلای مجموعه
د توانمیند. زمانی یک تکنولوژی کمیود که سه جزء دیگر را هماهنگ شمیکه سازی گفته از سازمانهای بازاریابی، شب ایمجموعه

ت پتروشیمی نعصکه  ،ندکمیپیشرفته حرکت  یهایفناورموفق باشد که به بازار عرضه شود. جهان امروز با سرعت فوق العاده به سمت 
ر که آن تکنولوژی د داردهر تکنولوژی در زمان و مکان ابداعش مناسب هست و این احتمال وجود نی نیست. تثنیز از این قاعده مس

ای و تکنولوژی لا رقابتی قرار دارد،زمان دیگر یا در محیطی دیگر به کار نیاید و مناسب نباشد. به همین دلیل تکنولوژی در یک محیط کام
 .[0] مهارتهای فنی، یک کشور را به کار گیرد و متناسب با سرمایه آن باشد و دی منابع طبیعیی اقتصاامناسب است که بتواند با صرفه

اشد، بیماشد، به طور مثال دارای دانش فنی ساخت یک محصول و یا ارائه خدماتی بمیبه کمپانی و شرکتی که دارای تکنولوژی خاصی 
با  ورنسو اگر شرکت لایس ،اشدبمیویند. کلمه لایسنس به معنی مجوز گمی ورلیسانس یا لایسنسصاحب ، فناوریصاحب شرکت 

دت محدودی به م علامت تجاری یا از سرویسهای انهاور، د از دانش فنی شرکت لایسنستوانمیشرکت شرکت دیگری قرارداد ببندد، آن 
اشد، محصول کودهای بمیهای داخل ایران ترین پتروشیمییراز که از قدیمیمی شبه طور مثال شرکت پتروشی .[00] استفاده کند

اشد. در این بمیله کازاتحت لیسانس شرکت ، محوری-های شعاعیراکتوراستفاده از  ند اما تکنولوژی تولید آن، باکمیشیمیایی را تولید 
و  داشته باشند، اختراعبرای آن که دارای حق مالکیت روی دانش فنی خودشان، یا اختراعشان  وری لایسنسهاشرکتمیان مخترعان، 

ط یک متقاضی آن شده و توس ،نند. بدین صورت که خود فرد یا شرکتکمیسندی به نام اختراع یا پتنت ثبت  تکنولوژی خود را در
 هنددیمبرداری را در مدت محدودی مایت قانونی و اختیارات بهرهح، به چندین کشور صادر شده تا با برای مالکیت معنوی اداره دولتی

 به که چرا ارند،د کارایی خوبی به نیز شیمیایی صنعت در هاپتنت. هستند تکنولوژی لازم برای و بازار برای پتنتها کلی طور به .[00]
 .[00] دهند توضیح را آن مشابه موارد و عملیاتی شرایط واکنش، مسیرهای فرمولها، ندتوانمی حوضو و خوبی
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، Dow Chemicalآلمان،  BASFرکت به ش توانمی جهان پتروشیمی دردر صنعت  ی لایسنسهاشرکتاز جمله  
ExxonMobil Chemical  ،امریکاLyondellBasell Industries  ،هلندINEOS بریتانیا ،Saudi  ،Formosa Plastics 

Corporation  ،تایوانSumitomo Chemical   ،ژاپنDuPont  و Chevron Philipsو  امریکاHaldor Topsoe  اشاره دانمارک
 .[9]کرد 

 پتروشیمی صنعت زاندا چشم: 3-2
 زیستمحیطد. اما به دلیل مسائل ناشبمیامریکا، اروپا، و عربستان سعودی  چین، ،تولیدکنندگان اصلی محصولات پتروشیمی

رهایی ود که در آینده کشو. به همین دلیل انتظار میراندکردهمنتقل  توسعهی خود را به کشورهای در حال هاکارخانهکشورهای اروپایی، 
همچنین سرعت رشد  .[03] اشندبمی کننده اصلی محصولات پتروشیو سایر کشورهای خاورمیانه تولید زوئلا، عربستان، ایراننمانند و

، ادهدکل صنعت پتروشیمی را تحت تاثیر قرار خصوص در امریکا و چین، در سالهای آینده  جهان به پتروشیمی درصنعت در لوژی تکنو
روش تولید با تغییر مسیر مواد اولیه موجب شده است که محصولات پلیمری سمت از طرفی ند. کمیتر و رقابت در بازار جهانی را سخت

امریکا  که در راس آن)قابتی جدیدی را برای کشور صاحب تکنولوژی های جدید مزیتهای رفناوریجدیدی بگیرند و استفاده از  یو سو
زار صنعت ود که در باشمیی جدید باعث هایفناورو دستیابی به  فناوریداشته باشد. تغییر در  (اشدبمینوین گاز شیل  فناوریبا 

، که ودر بازار شمی ددیق یو تلاش رقبا ریگذاسرمایهفزایش که موجب ظهور رقبای جدید و ا ،پتروشیمی نیز تغییراتی به وجود آید
ده است که باعث ش انجمن شیمی آمریکا بینیپیش طبقشیل گاز  فناوریبه طور مثال  د سودهی قابل توجهی را داشته باشد.توانمی

یک مرکزیت برای  عدم وجوداما ایران بدلیل   .[00] برسد دلار میلیارد 344به  0400ریکا از تولیدات حوزه پتروشیمی تا سال ما مدراد
ر تصمیم گیری حدت دو نتوانسته شیوه های نادرست خصوصی سازی باشد(د به دلیل توانمیکه ) ،کنترل و مدیریت تحولات پتروشیمی

ایی مانند سیآدر این رقابت کشورهای استفاده کند.  ،ودشمیرا داشته باشد، و از تحولات به وجود آمده که تاثیراتش در آینده مشخص 
ای لیاحتما و با توجه به پیشرفتهای ،اشدبمیگفت چین رقیب اصلی برای امریکا  توانمیچین، کره جنوبی، ژاپن و تایوان حضور دارند. 

ی صنعت پتروشیمی خواهد داشت، صادرات خود را کمتر کرده و بازاری رقابتی در میان صادرکنندگان محصولات هایفناورکه در 
منتشر شده، به  0409از نظر افزایش ظرفیت پتروشیمی، طبق گزارشی که در سال  .[00] ه چین نیز به وجود خواهد آمدمی بپتروشی

ظرفیت جهانی  اشد.بمییشتر در مناطق آسیا و خاورمیانه رای رشد قابل توجهی در سالهای آینده بمی بطور کلی ظرفیت جهانی پتروشی
 ریزیبرنامهطرح  004برسد. حدودا  0403میلیون تن در سال در سال  0000,4به  0409میلیون تن در سال در سال  0390,3د از توانمی

ا بمی مجتمع پتروشی 043حدودا دارای ، 0404که قرار است در اسیا و خاورمیانه عرضه شود. در آسیا، چین تا سال  ،شده و اعلام شده
میلیون تن در  30,0با افزودن ظرفیت حدودا  0404تا سال میلیون تن در سال خواهد بود. در خاورمیانه، ایران  030,0ظرفیتی حدودا 
انه پتروشیمی را کارخ 003ند. در آمریکای شمالی، ایالت متحده حدودا کمیبیلیون دلار هزینه  30,0به طور کلی  0404سال، در سال 

واهد بود. در کشورهای جداشده از اتحادیه میلیون تن در سال خ 00,0حدودا  0404کرده است، که ظرفیت آن در سال  ریزیبرنامه
ای میلیون تن در سال، و هزینه 00,0 ی سابق، بیشترین ظرفیت اضافه شده در کشور روسیه خواهد بود. ظرفیت آن حدوداجماهیر شور

بیلیون دلار هزینه پیش بینی شده  00,3میلیون تن در سال بالغ بر  04,0بیلیون دلار خواهد بود. در افریقا افزایش ظرفیت  00,9بالغ بر 
 0,0میلیون تن در سال را افزایش ظرفیت داشته باشد، و هزینه ای بالغ بر  0,0حدودا  0404است. در اروپا نیز بلژیک قصد دارد تا سال 

ی بالغ بر یون تن در سال خواهد بود. با مبلغمیل 9,3، 0404د. در امریکای جنوبی، در برزیل، افزایش ظرفیت تا سال اشبمیبیلیون دلار 
 .[00] بیلیون دلار پیش بینی شده است 0,0

 محصولات پتروشیمی  زنجیره: 0-2
در یک دیدگاه کلی و حیث خوراک اصلی به محصولات تولید شده از نفت خام و محصولات  توانمیمحصولات پتروشیمی را 

جیره پایین هند اما زندمیتشکیل  راهای اصلی محصولات پتروشیمی اگرچه نفت و گاز خوراک بیعی تقسیم نمود.تولید شده از گاز ط
تمع جهای مختلف قابلیت تولید دارد. لذا هر مو حتی با خوراک هاتکنولوژیدست این مواد بسیار متنوع بوده و هر محصول نیز از 

 مسائل ساکنولوژی و امکانات ساخت و چه باک، نزدیکی به بازار مصرف، دسترسی به تسته به موقعیت و دسترسی به خوربمی پتروشی
نجیره محصولات ز 0 و 0 شکلهای .[03] ندکمیتولید محصولات خود استفاده مناسبی برای ی سیاسی، اجتماعی و حقوقی از تکنولوژ
تر فیت بالایدر صورت نیاز به ک هند. با توجه به تنوع بسیار زیاد محصولات و محدودیت فضادمیپتروشیمی این مواد اولیه را نمایش 

 دانلود نمود. www.nipc.irفایل اصلی را از آدرس  توانمی
 

https://donya-e-eqtesad.com/fa/tags/%D8%AF%D8%B1%D8%A2%D9%85%D8%AF
https://donya-e-eqtesad.com/fa/tags/%D8%AF%D9%84%D8%A7%D8%B1
https://donya-e-eqtesad.com/fa/tags/%D8%AF%D9%84%D8%A7%D8%B1
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 (یمیپتروش عیصنا یمل شرکت تیسا از تیفیک با شکل افتیدر) خام نفت دست نییپا محصولات رهیزنج: 0 شکل
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 (یمیپتروش عیصنا یکل تیسا از تیفیک با شکل افتیدر) یعیطب گاز دست نییپا محصولات رهیزنج: 0 شکل

را  هایحصولات تولیدی این پتروشیممیت و ظرف0برداری بوده )جدول شماره واحدهای پتروشیمی مختلفی در ایران در حال بهره
را نشان برداری حال بهرهپتروشیمی درواحدهای  0و در حال احداث هستند. جدول  ریزیبرنامههد( و واحدهای متعددی نیز دمینشان 

 .[03] هددمی

  (www.nipc.ir زا نقل به) رانیا یبردار بهره حال پتروشیمی در یواحدها سانسیل و ،یدیتول محصولات و تیظرف :0 جدول

 صاحب لیسانس ظرفیت ) کیلوتن/ سال( محصول تولیدی نام مجتمع پتروشیمی

 متانول )فار اول( زاگرس
 تانول )فاز دوم(م

0034 
0034 

 لورگی
 لورگی

http://www.nipc.ir/
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 متانول آورانفن
 منواکسید کربن

 اسید استیک

0444 
004 
034 

 تاپسوی دانمارک
 تاپسوی دانمارک

 کمی تکنولوژی اوکراین

 آنیدرید مالئیک پتروکیمیای ابن سینا
 بوتان دی ال

 پلی بوتیلن ترفتالات
 ایزوبوتان

 تتراهیدرو فوران

03 
04 
04 
34 
00 

 

 المان Edeleanu 9 متیل اتیل کتون یمی تکس آریاش

 پی وی سی اروند
 اتیلن دی کلراید

 وینیل کلراید منومر
 سود سوزآور

004 
904 
000 
004 

 وینولیت آلمان
 وینولیت آلمان
 وینولیت آلمان
 وینولیت آلمان

 اتیلن امیرکبیر
 پروپیلن

 بنزین پیرولیز
 0-بوتن

 پلی اتیلن سنگین
 یپلی اتیلن سبک خط

 پلی اتیلن سبک
 بوتادین

304 
030 

000,0 
04 

004 
004 
044 
30 

 لینده
 لینده
 لینده
IFP 

 هوخست
B.P 
 بازل

 لورگی

 بنزن سینابوعلی
 پارازایلن

 اورتوزایلن
 آروماتیکهای سنگین

030 
044 
04 
00 

AXENS,UHDE,SINOPEC 
AXENS,UHDE,SINOPEC 
AXENS,UHDE,SINOPEC 
AXENS,UHDE,SINOPEC 

 اسید ترفتالیک یانشهید تندگو
 پلی اتیلن ترفتالات

034 
000,3 

 تکنی مونت ایتالیا
 لورگی زیمر آلمان

 اپوکسی رزین مایع خوزستان
 اپوکسی رزین جامد

 پلی کربنات
 Aبیس فنل 

3 
3 

03 
04 

  سالزگیتر
 سالزگیتر
 سالزگیتر
 سالزگیتر

 اسید سولفوریک رازی
 اسید فسفریک

DAP 
 اوره

 آمونیاک
 گوگرد

000 
033 
034 
300 

0000,3 
309,3 

SIM-CHEM 
PRAYON 

 ربنکمیاستا
 ربنکمیاستا

 کازاله-کلاگ
PALPHPARSONS 

 اتیلن مارون
 پروپیلن

 بنزین پیرولیز
 اتیلن گلایکولها

 پلی اتیلن سنگین
 پلی پروپیلن

0044 
044 
90 

000 
044 
044 

 لینده المان
 لینده المان
 لینده المان

 شل هلند
 بازل المان
 بازل المان
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 سابتک 044 پلی اتیلن سبک لاله

 دی اکتیل فتالات فارابی
 انیدرید فتالیک

33 
00,3 

VON-HEYDEN 

 لورگی

 PVC غدیر
VCM 

004 
034 

BF_Goodrich 
Mitsui 

 Hulse 04 متیل تترابوتیل اتر افتبمیشی

 کره جنوبی Wonjin 00 فرمالین شهید رسولی

 Parayon 003 اسید فسفریک آریا فسفریک جنوب

 PBR تخت جمشید
SBR 

00 
04 

BF_Goodrich 
Good year 

 هالدور تاپسو دانمارک 0034 متانول مرجان

 هالدور تاپسو دانمارک 0034 متانول سبلان

 هالدور تاپسو دانمارک 0034 متانول  کیمیا پارس 

 متان بوشهر 0و0فاز 
 اتان

 اتیلن
 متانول
 گوگرد

 اتین گلایکول
 پروپان
 بوتان
 پنتان

0000 
934 

0444 
0034 
003 
330 
004 
04 
0 

HDPE 

 لورگی 0034 متانول آرین

 هالدور تاپسو 0034 متانول دنا

 امونیاک لردگان
 اوره

094 
0433 

 کازاله
 ربنکمیاستا

 کازاله 0004 متانول کاوه

 امونیاک کرمانشاه
 اوره

000 
004 

 کلاگ
 ربنکمیاستا

 جانسون متی 0044 متانول خارگ

 اتیلن دهلران
 پیلنپرو

 بنزین پیرولیز
 پلی پروپیلن

000 
030 
00 

004 

 

 آمونیاک زنجان
 اوره

094 
0433 

 کازاله
 ربنکمیاستا

 اتان پردیس
 پروپان
 بوتان

 اتیل بنزن
 استایرن منومر

0044 
094 
334 
003 
044 

 

 اتیلن آریا ساسول
LDPE 

0444 
044 

 تکنیپ
 تکنیپ
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HDPE 044 تکنیپ 

 HDPE 044 Mitsui پتروشیمی مهر

 اتیلن جم
 پروپیلن

 بنزین پیرولیز
LLDPE/HDPE 

 بوتادین 0و0
 0-بوتن

0004 
043 
000 
044 
003 
044 

 نکتیپ
 بازل
 بازل

BASF 
BASF 
Axens 

 اتیلن مروارید
 منواتیلن گلایکول

 دی اتیلن گلایکول
 تری اتیلن گلایکول

344 
344 
34 
0 

 تکنیپ
 شل
 شل
 شل

 اتیلن فاز یک کاویان
 اتیلن فاز دو

0444 
0444 

 تکنیپ
 تکنیپ

 آلدر 09 اوره فرمالدهید اهتمام جم

 اتیلن شازند
 پروپیلن

 0-بوتن
 بوتادین

 اتیلن اکسید
 اتیلن گلایکول

PBR 

040,0 
009 

3 
03,3 
000 
000 
00 

TPL,KTI 
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 فصل سوم

 برای انجام تحقیق شیمیاییانتخاب محصولات بررسی و      

 است یمیپتروش در صنایع محصول شیمیایی منتخب یکو اقتصادی مقدماتی روی  سی فنینهایی این تحقیق، ارائه بررهدف 
در این فصل ابتدا چند معیار برای انتخاب این . باشد )مواد افزودنی( یا مواد اولیه اصلی یا جانبی ،د جز محصولاتتوانمیکه این ماده 

ه است. به انجام رسیدتولید آنها روی سوددهی  ص حاشیه سود()با کمک شاخ مقدماتیتحلیل اقتصادی سپس  شده ومحصولات ارائه 
های مذکور ینتیجه بررسوند. شمیانی در خصوص مواد شیمیایی مورد استفاده در صنایع پتروشیمی ارائه دمیهای ر ادامه نتایج بررسید

... در و لیدهای توفرایند، اردات، قیمت، بازاروتولید، شامل وضعیت تر بررسی دقیقانجام  برایدو محصول هیدرازین و فورفورال انتخاب 
تصادی رسی فنی و اقبعنوان محصول منتخب نهایی برای بربا توجه به دلایل ارائه شده، هیدرازین  نهایتاًداخل و خارج از کشور است. 

اند، ام شدهاصلی این فصل انج یی که برای تولید مطالبهافعالیتردد. با توجه به حجم بسیار زیاد گمیدر فصل بعد انتخاب و معرفی 
و مرتبط با این تحقیق، از افزایش حجم  تا ضمن ارائه مطالب مفید ،وندشمیبخش زیادی از این مطالب در ضمایم یک و دو گزارش 

 امکان استفاده از مطالب مذکور را داشته باشند. ،متن اصلی پرهیز شده و خوانندگان علاقمند نیز با مراجعه به ضمایم

 معیارهای انتخاب محصولات شیمیایی :0-3
مقادیر  در و با مصرف حجم عظیم گاز، ییهامجتمعدر  ،گاز طبیعی خوراک از ایران پتروشیمی درتولید محصولات بیشترین حجم 

ید جهانی کل تول %0ند که نزدیک به کمیتن متانول تولید  0,044,444 هپتروشیمی زاگرس سالان به طور مثالد. ندرگمیفراوان تولید 
جاد هرچند گردش مالی بسیار بزرگی ای ،زده هستنداری سنگینی داشته و دیرباگذها نیاز به سرمایهفراینداین  .[09] این محصول است

از طرفی، وند. شمیالملل در احجام بزرگ خرید و فروش و در سطح بین ،وندشمیشناخته  0این مواد تحت عنوان کامادیتی ند.نکمی
ود که به شیمد. این مواد، به آن دسته از مواد شیمیایی گفته نوشمیبا نام افزودنی در تولید محصولات پتروشیمی استفاده  موادی نیز

سه وظیفه اصلی این مواد،  .[00] و کیفیت محصول گردد فرایندود تا موجب بهبود شمینعتی اضافه های صفرایندمحصولات و 
و ...(. سایزر تیمثل پلاس مکانیکی دهنده خواصارتقادهندگی است )مثلاً مواد آنتی اکسیدان، رنگ، پرکنندگی، پایدارکنندگی، و بهبود

در  کیمیا بعنوان ماده ک فرایندشی از همچنین بعضاً این مواد شیمیایی در محصول نهایی دیده نشده و فقط برای عملیاتی شدن بخ
ین، سدیم زمانند هیدرا اکسیژن محلول در آب ورودی کنندهفعمواد د بخار، مانند مواد افزودنی دیگ) یرندگمیمورد استفاده قرار  فرایند

مانند مونو، دی، تری ، مواد جلوگیری از تشکیل رسوب و اکسیدهای اهن در آب مورفولینمثل  pHکننده سولفیت، ترکیبات تنظیم
ه عنوان حلال کلراید بکه تتراکلرواتیلن یا ترکیباتی مانند مواد افزودنی برای کاهش تشکیل کک و احیای کاتالیستها، سدیم فسفات، 

فورفورال برای کاهش انتشار فرمالدهید در تولید اوره و د یون کلر ای ایجاایزومریزاسیون بر فرایندسازی کاتالیستها در برای فعال
ار کمتر و در مقادیر بسی ،شناخته شده Specialtyاین مواد با نام  سازی(.ن از برش روغن در صنعت روغنهید یا جداسازی آسفالتفرمالد

 .[04]، [00] رسندمیبه فروش  هایدیتاو با قیمت گرانتر از کام
رق و د به طتوانمییز و هر محصول ن ،رددگمیصنعت پتروشیمی طیف وسیعی از محصولات از کامادیتی تا مواد خاص را شامل 

ده و نیازمند ای نبو ی مختلفی تولید و عرضه گردد. لذا انتخاب یک محصول شیمیایی برای این تحقیق موضوع سادههاتکنولوژیبا 
 بهه ند کاگرفتهان انتخاب، چند معیار مهم مورد توجه قرار  درانی است. دمیی هایبررس همچنین انجام بررسی مواد شیمیایی مختلف و

 شکل خلاصه عبارتند از:
  و سوددهیوجود توجیه اقتصادی 

 نبود تولید داخلی یا کفاف ندادن تولید داخلی برای کل مصرف 

 ان استفاده از تسهیلات دولتی مانند معافیت مالیاتی، تخفیف خوراک، ممانعت از وارادات در صورت تولید داخلی و ...کام 

  تامین آنکم بودن میزان سرمایه مورد نیاز و امکان 

 وجود امکان صادرات به بازارهای منطقه و جهانی 

و با  ،بوده ولتیهای ایران دتازگی ورود کرده، لذا بیشترین تعداد پتروشیمیمی باز آنجا که بخش خصوصی در صنعت پتروشی
شکلی در تامین یمی نیز مپتروش صنایعها شرکت ملی تک محصول احداث شده اند. همچنین تا قبل از تشدید تحریمنگرش تولید انبوه 

از برای احداث واحدهای جدید را تامین نماید. با یست به سهولت دانش فنی و تجهیزات مورد نتوانمیو  ،مالی واحدهای جدید نداشت
وصی ند. بخش خصامعادلات تا حد زیادی تغییر کردهگسترش و تشدید تحریمها و ورود بخش خصوصی به این صنعت، این حال با 

                                                           
1 Commodity 
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با سوددهی بیشتر داشته و همچنین توان تامین مالی برای احداث واحدهای بزرگ )مشابه آنچه در بخش  یبه احداث واحدهایتمایل 
را  طتبرم هایریسک ،هاپذیری این بخش نیز کمتر بوده و تمایل دارند با کاهش هزینهداده است( را ندارد. همچنین ریسکدولتی رخ 

 .[00] تا حد ممکن کاهش دهند

 پتروشیمیایی: بررسی سوددهی محصولات 2-3
اختلاف تولید محصولات است. این فاکتور  0نخستین موضوع در بررسی فنی و اقتصادی تولید یک محصول شیمیایی، حاشیه سود

ن و یا د به شکل دلار بر تتوانمیقیمت محصول نهایی با مواد اولیه مورد نیاز برای تولید یک واحد جرم )یک تن( از محصول است که 
درصدی بیان گردد. برای محاسبه حاشیه سود، باید قیمت محصول و مواد اولیه و همچنین میزان ماده اولیه مورد نیاز برای تولید هر 

مقدار مصارف یوتیلیتی مورد نیاز برای تولید هر تن محصول  توانمیتر کردن این موضوع ل را در اختیار داشت. برای دقیقتن از محصو
و قیمت آن و همچنین محصولات جانبی تولید شده در کنار تولید هر تن محصول اصلی را نیز به محاسبات وارد کرد. با این حال میزان 

اعلامی توسط  عداد و ارقاماز ا توانمیسبه حاشیه سود ادر محود. شمیمحاسبه حاشیه سود وارد ن ثابت اولیه در گذاریسرمایه
مواد اولیه لحاظ نمود. مهمترین  ای را برای تولید محصولات ازحالت مقدماتی، درصد بازدهی منطقیلایسنسورها بهره جست و یا در 

د نتیجه محاسبات را بشدت دستخوش تغییرات عمده توانمیمیایی است که مت مواد شییمورد در برآورد حاشیه سود، تخمین دقیق ق
 نتایج قابل اعتماد باید این موضوع را با توجه ویژه بررسی نمود. کند. لذا برای داشتن 

ان و بعنو ،ی متفاوت به تولید برسندهاتکنولوژیو در واقع با  قند از طرتوانمیشیمی ولازم به توضیح است که محصولات پتر
وئی، کازاله و ی تاپسهاشرکتد با تکنولوژی توانمی ،نمونه متانول که یکی از مهمترین و پرکاربردترین محصولات پتروشیمی است

 لات پتروشیمی زیاد و متنوعی مورد بررسی قرار گرفته اند.وی تولید محصهاتکنولوژیدر این تحقیق لورگی تولید شود. 
ر محاسبات، داشد. بمیواکنش تولید محصولات پتروشیمی قیمت محصول مواد اولیه و قیمت در محاسبه حاشیه سود تمرکز روی 

حصول را تولید یک تن مقیمت مواد اولیه برای  توانمیتوجه به روابط استوکیومتری  اشد که بابمیمبنا تولید یک تن از محصول 
 . برای محاسبه حاشیه سود و درصد آنود را به دست خواهد آوردو اختلاف قیمت محصول با مواد اولیه موردنیاز حاشیه سبدست آورد، 

 فرمول ذیل پیروی شده است: از

 
 𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛: 𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡 𝑃𝑟𝑖𝑐𝑒 − 𝑃𝑟𝑖𝑐𝑒𝑠 𝑜𝑓 𝑅𝑎𝑤 𝑀𝑎𝑡𝑒𝑟𝑖𝑎𝑙𝑠 

 

 % 𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛:
𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡 𝑃𝑟𝑖𝑐𝑒−𝑃𝑟𝑖𝑐𝑒𝑠 𝑜𝑓 𝑅𝑎𝑤 𝑀𝑎𝑡𝑒𝑟𝑖𝑎𝑙𝑠

𝑃𝑟𝑜𝑑𝑢𝑐𝑡 𝑃𝑟𝑖𝑐𝑒
∗ 100 

 

 رایندفاشد. در تولید این محصول پتروشیمی از بمیردد، گاز متان گمیکه استفاده  ایاولیهبه طور مثال در تولید آمونیاک ماده 
گشت پذیر ی برواکنش ،یدروژن حاصل از گاز طبیعیهابر برای تولید آمونیاک از نیتروژن موجود در هوا و ه فرایندود. شمیهابر استفاده 

 :کردمشاهده  در ادامه توانمیرا  و محاسبه حاشیه سود و درصد آن اشد. واکنش تولید آمونیاکبمیوگرماده 
 

  𝐶𝐻4 + 𝐻2𝑂 ⟶ 3𝐻2 + 𝐶𝑂 

 3𝐻2 + 𝑁2 ⇆ 2𝑁𝐻3 

 2𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3 = 1 𝑚𝑜𝑙𝐶𝐻4 

 𝐵𝑎𝑠𝑖𝑐: 1 𝑡𝑜𝑛 𝑎𝑚𝑚𝑜𝑛𝑖𝑎 

 1 𝑡𝑜𝑛 𝐴𝑚𝑚𝑜𝑛𝑖𝑎 ∗
1000𝐾𝑔 𝑁𝐻3

1𝑡𝑜𝑛 𝑁𝐻3
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3

17𝐾𝑔 𝑁𝐻3
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝐶𝐻4

2𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3
∗

22.414 𝑁𝑚3𝐶𝐻4

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝐶𝐻4
∗

0.07 𝑈𝑆𝐷

1 𝑁𝑚3𝐶𝐻4
= 46.09 

 𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛: 470.01 − 46.09 = 423.92 

 % 𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛:
470.01−46.09

470.01
∗ 100 = 90.19% 

مطرح در  یهاواکنش نیهمچن . اند شده رائها 0 جدول پتروشیمی در محصولات از تعدادی سود نتایج محاسبات حاشیه ادامه در
 0400-0404به سال اشد و قیمتها مربوط بمیقیمتهای وارد شده دلار بر تن  شده است. آورده 0در ضمیمه  نیز برآورد این حاشیه سود

برخی از ترکیباتی مانند نیتریک اسید، دی آمونیوم فسفات دارای حاشیه سود منفی  ،ودشمیهمانطور که در جدول نیز مشاهده  اشد.بمی
وند، بلکه شمیاینست که این محصولات در یک مجتمع پتروشیمی مجزا با خوراک ورودی آمونیاک تولید ن این موضوعاشند، دلیل بمی

                                                           
1 Profit Margine 
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، اسید کمیو فر هند. این مورد درباره محصولات دیگری مانند آروماتیکهادمیآمونیاک و اوره را تشکیل  شی از یک واحد تولیدیبخ
د اسید با متیل فرمات تولی کمیود، حاشیه سود زمانی که فرشمیده به طور مثال در این جدول مشاهند. کمینیز صدق  فرمالدهید

ود، حاشیه سود مثبت است چرا که در اینجا متانول با مونوکسید شمیمانی که با ماده اولیه متانول تولید اشد، اما زبمیود منفی شمی
متیل فرمات  طند و تولید آن توسکمیاسید را تولید  کمیو سپس هیدرولیز شدن متیل فرمات، فر ،هددمیکربن تشکیل متیل فرمات را 

ولید های تدر این جدول سعی شده تا اکثر روشاشد. بمیی از واحد تولیدی متانول اشد، بلکه بخشبمیای ندر یک مجتمع جداگانه
به  توانیمد. توجه به مواد اولیه مقایسه کر مرسوم برای یک محصول پتروشیمی جمع آوری شود تا بتوان میزان حاشیه سود آنها را با

 هیدروژن پراکسید، حاشیه سود در هر دو حالت ت مانندمحصولابرخی . در تولید توجه کرد تولید محصول استیک اسید و یا هیدرازین
اده منند و محصول اصلی کمیهیدروژن پراکسید را به عنوان محصول جانبی واکنش تولید  ،هر دو روشدر اشد چرا که بمیمنفی 

 اشد. بمی دیگری
دن این نکته که این بررسی به شکل ها به شکل کلی و عمومی و همچنین لحاظ نموبا توجه به ارزش و اهمیت این بررسی

فایل اکسل انجام شده و در  0جام شده برای تولید اطلاعات جدول محاسبات انمستقیم در این رساله مورد توجه نبوده است، لذا 
 ارائه شده است. 0ضمیه ی مربوط در هاواکنش

 انیدمیهای : بررسی3-3
یرند، به گیمکه بعنوان افزودنی در صنایع پتروشیمی مورد استفاده قرار و مواد شیمیایی  فرایندبرای تکمیل تحقیق در خصوص 

ی لایسنسور محصولات مهمی چون متانول و آمونیاک ایمیل زده شد که در این میان تنها شرکت کازاله جواب هاشرکتتعدادی از 
عات خواسته شده را در اختیار قرار دهند. سپس به ولی به دلیل اینکه دانشگاه برای انها ناشناس بود، نتوانستند اطلا ،ایمیل را داده

 یرانا پتروشیمی دری هامجتمعی پتروشیمی ایمیل زده شد که جوابی دریافت نشد. به همین علت با تعدادی از هامجتمعتعدادی از 
م نمود. ده در مجتمع را استعلاو از ایشان مواد افزودنی مورد استفا ،مجمتع صحبت شود فرایندتماس تلفنی برقرار گردید، تا با مهندس 

متانول،  ، آپادانا، و مرجان برای محصولآورانفنپتروشیمی خارگ، زاگرس،  ،یی که با انها تماس تلفنی برقرار شد عبارتند ازهایپتروشیم
ازند برای شیمتروشیپتروشیمی هنگام، توسعه صنعت لاوان، لردگان، کرمانشاه پردیس، رازی، و بجنورد برای محصول امونیاک و اوره، پ

محصول استیک اسید، پتروشیمی اهتمام جم، گامرون، شهید رسولی، و پتروکیمیای ابن سینا، کیمیا بندر امام برای محصول فرمالدهید، 
ل یمی تکس آریا برای محصوشمیپتروشیو پتروشیمی تبریز برای محصول اتیلن و بوتن، پتروشیمی ارومیه برای تولید کریستال ملامین، 

رقرار نکردند، ارتباط ب فرایندیی که با انها تماس گرفته شد، پاسخ نداده، تعدادی دیگر با مهندس هامجتمعمتیل اتیل کتون. تعدادی از 
نامه ای از طرف دانشگاه وجود نداشت، و باتوجه به صحبت شد که از انجایی که معرفی فراینددر این میان با تعدادی از مهندسین 

ر ای که مواد افزودنی را در اختیالاعات را نداشتند. تنها پتروشیمیو تجاری این واحدها، اجازه در اختیار قرار دادن این اط ماهیت تولیدی
رمانشاه بوده که در تولید آمونیاک و اوره از ترکیبات آمین برای جذب کربن دی اکسید، ترکیبات فسفات و مورفولین کمیقرار داد، پتروشی

و کبالت  های مسند و کاتالیستکمیو ترکیب هیدرازین برای حذف اکسیژن در تولید بخار در دیگ بویلر  استفاده  ،pHبرای کنترل 
 ندفرایهند. از طرفی برای تکمیل تحقیقات و داشتن اطلاعات بیشتر در مورد مواد افزودنی، مهندس دمیاهن را مورد استفاده قرار 

های بیشتر و بررسیا و بدست اوردن مواد افزودنی در انها را پیشنهاد داد. همینطور برای تحقیق رمانشاه مطالعه روی بویلرهکمیپتروشی
ها در پتروشیمی نوری ) برزویه( از شرکت تدارکات اطلاعات های مورد استفاده برای تولید اروماتیکدرباره مواد افزودنی و کاتالیست

 مربوط به آن بدست آمد.
دهنده استفاده از مواد شیمیایی فورفورال و هیدرازین بوده و انی بدست آمده، نشاندمیشترین اطلاعات لذا با توجه به اینکه بی

برای هیدرازین و  % 94-04منطقی و مقبول است )حاشیه سود حدودا  0همچنین حاشیه سود این مواد نیز طبق محاسبات جدول 
تا محصول منتخب نهایی از بین این دو ماده  ،یرندگمیبررسی بیشتر قرار لذا در ادامه این دو ماده مورد ، برای فورفورال( % 09,09

 معرفی گردد.
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 ییایمیپتروش محصولات از یبرخ دیتول سود هیحاش: 0 جدول

محصول  شماره

 پتروشیمی

[22] 

 قیمت

 )دلار بر تن(

[23][20] 

مواد اولیه  صاحب دانش فنی نام شرکت تکنولوژی

#0 

یمت مواد ق

 0#اولیه 

[23][20] 

مواد اولیه 

#2 

قیمت مواد 

 2#اولیه 

[23][20] 

مواد اولیه 

#3 

قیمت مواد 

 3#اولیه 

[23][20] 

حاشیه 

 سود

 )دلار(

حاشیه 

 )%( سود

 کازاله [03]هابر فرایند 034,40 آمونیاک 0
 ور تاپسوهالد

 کلاگ
 لینده

 04,00 000,00     0,33 متان

-Bosch 030,0 اوره 0

Meiser urea 

process[26] 

 ربنکمیاستا
 سایپم

 تویو

 0,00 3,33     034,40 آمونیاک
 

 فرایند 003,40 دنیتریک اسی 0
 [03]استوالد

 -0,34 -0,43     034,40 آمونیاک گراند پارویز 

 فرایند 0033 هیدرازین 0
 [09]راشیگ

Olin Crop سدیم  034,40 آمونیاک
 هیپوکلریت

30,00   0303,00 94,00 

 فرایند 0033 هیدرازین 3
 [00]پراکسید

Mitsubishi Gas Chemical 

Company 
هیدروژن  034,40 آمونیاک

 پراکسید
000,30   0343,03 94,00 

سدیم  030,04 اوره کلاگ [04]اوره فرایند 0033 هیدرازین 0
 هیپوکلریت

سدیم  30,00
 هیدروکسید

000 0030,30 34,04 

سدیم  034,40 امونیاک بایر [00]بایر فرایند 0033 هیدرازین 3
 هیپوکلریت

 00,90 0030,00 033 گاز کلر 30,00
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ریفرمینگ  044,00 متانول 9
 [00]ترکیبی

 کازاله
 لورگی

 تویو
 هالدور تاپسو

 متان
 

  

0,33     030,00 90,30 

 فرایند 030,00 فرمالدهید 0
 [00]فورموکس

Wonjin 30,03 -003,90     044,00 متانول- 

اتانول آمین  04
 ها

اتیلن  034,40 آمونیاک اکسی تینو  034
 اکساید

0030   000,03- 34,00- 

اوره  00
 فرمالدهید

 9,33 30,00   030,00 فرمالدهید 030,04 اوره آلدر  044

هیدروکلرینه  000 متیل کلراید 00
 [00]متانول

Occidental Chemical Crop هیدروژن  044,00 متانول
 کلراید

00,30   003,00 30,04 

کربونیلاسیون  003,03 استیک اسید 00
 [00]متانول

 مونسانتو
 کاتیوا
 چیودا

 90,40 390,30     044,00 متانول

اکسیداسیون  003,03 استیک اسید 00
 [03]استالدهید

Eastman Chemical Co. 00,00 004,09     030,30 استالدهید 

اکسیداسیون  003,03 استیک اسید 03
نرمال 
 [00]بوتان

BP Chemicals Ltd. 90,00 399,00     000 بوتان 

اکسیداسیون  003,03 دک اسیاستی 00
 [03]اتیلن

Millennium Petrochemicals 

Inc 
 94,00 300,03     090 اتیلن

 آموکسایش 0030,03 لآکریلونیتری 03
 [09]پروپیلن 

SnamProgetti SpA 03,40 009,00   034,40 آمونیاک 0000,00 پروپیلن 
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هیدروتاسیون  004,90 اتانول 09
 [00]اتیلن

Honeywell UOP LLC 33,34 303,00     009 لناتی 

متیل اتیل  00
 کتون

اکسیداسیون  0000,00
 [04]بوتن

CSIR 00,03 940,00     390,00 بوتن 

هیدرولیز متیل  044 داسی کمیفر 04
 [00]فرمات

BASF SE 094 متیل فرمات 
 

    093,00- 000,94- 

 03,00 004,34     044,00 متانول   044 داسی کمیفر 00

دی متیل  00
 ترفتالات

 استریفیکاسیون 0003,03
ترفتالیک 

 [00]اسید

Huels AG  ترفتالیک  044,00 متانول
 اسید

000,30   094,90 00,03 

دی متیل  00
 کربنات

کربونیلاسیون  034
اکسیداتیو 

 [00]متانول

 33,00 303,00     044,00 متانول لوموس

دی متیل  00
 کربنات

الکل کافت  034
 [00]اوره

Shanxi Institute of Coal 

Chemistry CAS, Feicheng 

Acid Chemicals Co Ltd 

 39,00 330,03   030,04 اوره 044,00 متانول

 استریفیکاسیون 003,00 متیل استات 03
استیک اسید با 

 [03]متانول

BP Chemicals استیک  044,00 متانول
 اسید

003,03   00,40 0,49 

اکسیداسیون  0300,30 وینیل استات 00
کاتالیستی 

 [00]اتیلن

LyondellBasell Acetyls LLC استیک  090 اتیلن
 اسید

003,03   000,04 30,00 

استیک  03
 انئیدرید

کربونیلاسیون  000,09
متیل 
 [03]استات

Eastman Chemical Co. 04,04 003,04     003,00 متیل استات 
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استیک  09
 آنئیدرید

استیک  واکر شیمی  000,09
 اسید

003,03     043,00 00,00 

هیدرولیز  0344 فورفورال 00
اسیدی 
 [09]پنتوزان

DuPont Industrial Biosciences 

USA LLC 
باگاس 

 )پنتوزان(
03,3     0033,39 09,09 

آلکیلاسیون  300,00 اتیل بنزن 04
 [00]بنزن

Snamprogetti 
UOP/UNOCAL/LUMMUS 

 -0,40 -00,00   090 اتیلن 000,00 بنزن

دهیدروژناسیون  0000,03 استایرن 00
 [34]اتیل بنزن

 00,00 300,03     300,00 اتیل بنزن لوموس

 

تری متیل  00
 آمین

0044  Mitsubishi Rayon Co Ltd[51] 30,00 033,00   034,40 آمونیاک 044,00 متانول 

آکریلیک  00
 اسید

اکسیداسیون  0000,40
 [30]پروپیلن

Millennium Petrochemicals 

Inc 
 34,03 090,30     0000,00 پروپیلن

 90,04 003,00     009 اتان تکنیپ کراکینگ بخار  090 اتیلن 00

 0039,03 ایزوپروپانول 03
 

هیدراسیون 
 پروپیلن

Imperial Chemical Industries 

Ltd[53] 
 03,00 034,00     0000,00 پروپیلن

 03,09 000,00     034,30 پروپان لینده کراکینگ بخار 0000,00 پروپیلن 00

مالئیک  03
 آنئیدرید

اکسیداسیون  0000,30
 [30]بنزن

Nat Aniline & Chem Co Inc, 

National Aniline & Chemical 

Company Inc 

 09,33 344,90     000,00 بنزن

مالئیک  09
 آنئیدرید

اکسیداسیون  0090
 [33]بوتان

Standard Oil Co 90,30 0030,40     000 بوتان 

دهیدروژناسیون  0430,40 بوتادین 0و0 00
 [30]بوتان

BASF 03,00 349,09     000 بوتان 
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سوختن ناقص  0430,34 دوده صنعتی 04
محصولات نفت 

 [33]خام

CABOT 93,90 000,30     0,33 متان 

سولفوریک  00
 اسید

30,90  Bayer AG[58] 33,40 04,04     044,30 گوگرد 

فسفوریک  00
 اسید

304,00  Parayon[59]  سولفوریک
 اسید

 33,94 304,33   94 آپاتیت 30,90

دی آمونیوم  00
 فسفات

033,40  Chemical construction 

Crop[60] 
مونوآمونیوم  034,40 آمونیاک

 فسفات
030,34   00,00- 03,40- 

سوختن  00444 استیلن 00
 [00]متان

ExxonMobil Chemical 

Patents Inc 
 09,03 04900,00     0,33 متان

 

هیدرولیز کلسیم  00444 استیلن 03
 [00]کاربید

کلسیم  
 کاربید

094     04000,40 
 

00,00 

هیدروژن  00
 سیانید

 فرایند 000,00
 [00]اندروسو

Goodrich Crop 30,04 -000,09   034,40 آمونیاک 0,33 متان- 

هیدروژن  03
 سیانید

آموکسیداسیون  000,00
 [00]متانول

Standard Oil Co 094,09 -000,00   034,40 آمونیاک 044,00 متانول- 

هیدروژن  Huels AG  934 وینیل کلراید 09
 کلراید

 -900,00 -0040,00   00444 استیلن 00,30

اکسی  934 وینیل کلراید 00
کلریناسیون 

 اتیلن

Mitsui 033 کلر 090 اتیلن 
 

  009,00 33,03 
 

هیدروژن  34
 پراکسید

یداسیون اکس 000,30
 پروپیلن

اتیل -0 
 انتراکوینون

3444     09000,49- 00000,33- 
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هیدروژن  30
 پراکسید

اکسیداسیون  000,30
 ایزوپروپانول

Shell Development Co[65] 0303,90 -3400,40     0039,03 ایزوپروپانول- 

ایزوپروپیل   کومن فرایند 0090,03 استون 30
 بنزن

0400,00     003,40- 

 
30,40- 

دهیدروژناسیون  0090,03 استون 30
 ایزوپروپان

Shell Oil Co[66] 04,09 -004,03     0039,03 ایزوپروپانول- 

دی آلکیلاسیون  000,00 بنزن 30
 تولوئن

Universal Oil Products Co[67] 0,40 09,33     330,00 تولوئن 

گسست  000,00 بنزن 33
 ناهمگن

Standard Oil Co[68] 03,03 -900,39     330,00 تولوئن- 

متیلاسیون  943,40 زایلن 30
 تولوئن

Exxonmobil Chemical[69] 3,00 00,43     330,00 تولوئن 

گسست  943,40 زایلن 33
 ناهمگن

The Mobil Oil Crop., IFP[70] 00,00 -300,00     330,00 تولوئن- 

هیدروژناسیون  0343,00 آنیلین 39
 نیتروبنزن

BASF[71] 00,90 -000,33     0044 نیتروبنزن- 

آمین کافت  0343,00 آنیلین 30
 کلروبنزن

Dr F Raschig GmbH[72] 0,00 -04,00   034,40 آمونیاک 0004,03 کلروبنزن- 

آمین کافت  0343,00 آنیلین 04
 فنول

Ethyl Corp[73] 00,00 090,90   034,40 آمونیاک 0003,00 فنول 
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 و انتخاب هیدرازین هیدرازین و فورفورالبررسی تکمیلی : 0-3
 یرد. گمیدر این بخش، بازار و مسایل فنی و اقتصادی تولید هیدرازین و فورفورال به اختصار مورد بررسی قرار 

 هیدرازین بررسی فنی و بازار تولید : 0-3-0
اشد، که به دو صورت هیدرازین هیدرات و هیدرازین آنهیدرات تولید بمی 4H2Nترکیب آلی با فرمول شیمیایی هیدرازین یک 

ش این ترکیب شیمیایی به عنوان کاه از اشد.بمیکه بوی آن همانند آمونیاک  ،اشدبمییک مایع بی رنگ، و روغنی این ماده ود. شمی
ه کار ی بمی پتروشیهامجتمعبه همین جهت در بسیاری از بویلرها در  ود.شمیفاده یه آب دیگ بویلرها استدهنده اکسیژن در تصف

برای اولین بار در جنگ جهانی دوم به عنوان سوخت  این ماده ، بعنوان نمونه،اشدبمیی نیز دیگر میرود اما دارای کاربردهای بسیار
 .[30] مشاهده کرد توانمیهیدرازین را  و شیمیایی خواص فیزیکی 0در جدول  .[33]، [30] وشک مورد استفاده قرار گرفته استم

 نیدرازیه ییایمیش و یکیزیف خواص: 0 جدول

 هیدرازین هیدرات هیدرازین  انهیدرات خصوصیات

 مایع مایع حالت فیزیکی

 𝑁2𝐻4 𝑁2𝐻4𝐻2𝑂 فرمول

 g/mol 34,49 g/mol 00,43 وزن مولکولی

 بی رنگ بی رنگ رنگ

 به آمونیاک و تندشبیه  شبیه به آمونیاک و تند بو

 3mg/m 0-0 3mg/m 0-0 احساس بو

 -30,3 ℃ 0℃ نقطه ذوب

 004,0℃ 000,3℃ نقطه جوش

 33℃ 09℃ نقطه اشتعال

 %044-0,0 %044-0,9 محدودیت های قابل اشتعال

 04℃در  KPa 0 04 ℃در  KPa0,00 فشار بخار

 04 ℃در  g/liter 0400 04 ℃در  g/liter0449 دانسیته

 0,400 0,0 ی بخارچگالی نسب

 بینهایت بینهایت حلالیت در آب

 03℃در  Dyne/cm30,0 03℃در   Dyne/cm00,3 کشش سطحی

 : موارد کاربرد هیدرازین0-3-0-0

 و بخار  هایرود. همچنین در تصفیه آب دیگدر درجه اول هیدرازین به عنوان یک واسطه در تولید عامل دمنده به کار می
ن در تولید چندین، ود. از این ترکیب به شکل هیدرات آشمینعت داروسازی و محصولات کشاورزی استفاده به عنوان واسطه در ص

 توانمی. به طور کلی مصرف دارد. همینطور در درمان بیماری سل در زمینه دارویی به کار میرودداروی مربوط به مصارف دامپزشکی 
لاستیک صنعت پ ن منبع انرژی در سلولهای خورشیدی، به عنوان عامل دمنده درگفت، به عنوان سوخت موشک در کاربرد فضا، به عنوا

 .[33] کاربرد داردو... در صنعت انرژی، پتروشیمی  زدا برای آبهای بویلر در دیگ بخارو به عنوان اکسیژن
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به بیش  0CAGR. در دمیرسمیلیون دلار  300,00انجام شده در بازار جهانی، هیدرازین به  0400یی که تا سال هابینیپیشطبق 
افزایش تقاضای آن در صنعت تصفیه فاضلاب و کاربرد صنعت پلیمر و در رشد خواهد کرد. به دلیل محبوبیت این ترکیب  %3از 

تضمین  0400سازگار است، رشد قدرتمند بازار را تا سال  زیستیطمحهای سوختی که با ای که به عنوان سوخت در سلولفزاینده
هایی مانند ت نکه به دلیل افزایش تقاضای پلیمرها در صنایع محصولا ،ودشمی بینیپیشس کاربرد این ترکیب ند. بر اساکمی

ود که به دلیل رشد شمی بینیپیشرشد کند. هم چنین  CAGRدر بالاترین  0400های الکتریکی، و... تا سال بازیخودروسازی، اسباب
 .[39]، [33] ودشمید شد و منجر به صعود بازار تقاضا بیشتر خواه 0400ال در صنایع آگروشیمیایی و تصفیه فاضلاب تا س

قرار گرفتن در معرض هیدرازین به دلیل ماهیت سمی آن محدود است، مصرف آن در صنایع محصولات نهایی  مانند داروسازی، 
زایی هیدرازین هد. علاوه بر این خاصیت سرطاندمیآگروشیمیایی، تصفیه آب، پلیمریزاسیون تا سالهای آینده بازارش را تحت تاثیر قرار 

راوانی های فرود که افزایش تقاضا در صنایع پلیمری فرصتاما با وجود این انتظار می ،ت تاثیر قرار دهدهم ممکن است بازارش را تح
 .[30] را در آینده به وجود آورد

بر اساس کاربرد نهایی، سطح غلظت، و منطقه تقسیم بندی کرد. بر اساس مصرف کننده نهایی،  توانمیبازار جهانی هیدرازین را 
کشها، رهفی برای اهداف مختلفی مانند حشود. از طرشمیبازار جهانی به تصفیه آب، داروسازی، پلیمریزاسیون، و آگروشیمیایی تفکیک 

ود. شیمیرد که منجر به تحریک بازار جهانی هیدرازین هیدرات گمیای مورد استفاده قرار کشها به طور گستردهسموم دفع آفات، و قارچ
 .[39] ودشمیتقسیم  % 044، و % 93، % 04، % 33، % 03، % 00بر اساس غلظت نیز بازار هیدرازین به 
برای عامل  % 00برای سموم دفع آفات،  % 00اشد. مصرف تقریبا بمیهزار تن در سال  04-94تقاضای بازار جهانی هیدرازین 

قاضا در تاوم رشد خواهد کرد، در حالی که اشد. تقاضا در آینده به طور مدبمیبرای سایر مصارف  % 03برای تصفیه آب، و  % 04فوم، 
ت. با در حال رشد اسیابد. اما تقاضا در کشورهای در حال توسعه به ویژه کشورهای آسیایی به سرعت کشورهای پیشرفته کاهش می

با افزایش  تن در سال 009000، 0403تن در سال بوده، در سال  003090، 0400های موجود تولید هیدرازین در سال توجه به داده
آمار  0در جدول  .[39] برسد تن در سال 093090به مقدار  0400ود، این روند تا سال شمی بینیپیشو  ،رشد پیدا کرده % 0,40متوسط 

شماره تعرفه گمرکی این  .[94]ارائه شده است  Trademapبراساس آمار موجود در سایت میزان واردات و صادرات جهانی هیدرازین  
 اشد.بمی 09030444ماده شیمیایی 

 جهان در نیدرازیه واردات و صادرات زانیم مار: آ0 جدول

 واردات صادرات 

 0400 0409 0403 0400 0409 0403 سال

 --------- 33،400 ------------ 30990 94090 33393 میزان وزنی )تن(

 030،900 003،000 000،903 000،400 030،090 040،000 دلار(هزار قیمت )

 0304 0000 ---------- 0000 0000 0003 )دلار بر تن(قیمت

 : بازار هیدرازین در ایران0-3-0-3

ه در ایران اشد کبمی، هیدرازین ماده شیمیایی وجود دارده در سایت صنایع ملی پتروشیمی ایران کمیطبق محصولات پتروشی
 3دول جود. شمیتوسط واردات این نیاز برطرف  و ،اشد که در ایران مصرف داردبمیزو آن دسته از مواد شیمیایی جاما  ،ودشمید نتولی

 .[94]هد دمیرا ارائه از واردات این محصول و مشتقات آن به ایران گزارش کرده است،  Trademapآماری که سایت 

                                                           
1 Compound Annual Growth Rate )نرخ رشد مرکب سالانه(  
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 رانیا در نیدرازیه واردات و صادرات زانیم آمار :3 جدول

 0400 0409 0403 سال

 000 090 030 میزان وزنی )تن(

 000 303 099 قیمت )هزار دلار(

 0000 0930 0043 )دلار بر تن(واردات  قیمت

 
. در ایران این ترکیب جهت پیش اشدبمی هزار دلار 000ل با تن بوده که به ارزشی معاد 000حدودا  0400در سال میزان واردات 

اکسیدانها این ترکیب به عنوان یکی از انتی زدایی به کار میرود.روسازی، و پلیمریزاسیون و اکسیژنماده ای برای صنعت کشاورزی، دا
یی که از گسترش هایبینپیشبا توجه به . ودشمی رمانشاه هم اکنون استفادهکمیپتروشی فراینددر تولید آمونیاک و اوره به گفته مهندس 

بازار هیدرازین در مناطق در حال توسعه از جمله خاورمیانه و ایران شده است، میزان تقاضای این ترکیب حتی باوجود سمیت آن به 
 دلیل کارکرد بهتر آن نسبت به ترکیبات دیگر موجود، افزایش می یابد.

 د فورفورال: بررسی فنی و بازار تولی0-3-2
اشد. یک مایع بی رنگ بمی 2O4H5Cفورفورال از کلمه لاتین فورفور به معنی سبوس گرفته شده است. دارای فرمول شیمیایی 

های بیوشیمیایی، یا کمی مایل به زرد است. این ماده شیمیایی توانایی تبدیل شدن به یک ماده شیمیایی تجدیدپذیر برای تولید سوخت
شدگی در مقابل حرارت، و مقاومت و ند استحکام در برابر خوردگی، سفترا دارد. فورفورال دارای خصوصیاتی مان های زیستیو سوخت

در تولید رزین به کار رود. در واقع فورفورال از محصولات جانبی کشاورزی مانند جو،  % 34استحکام فیزیکی که باعث شده حدود 
 ،اشدبیمشده است. فعالیت تولیدی فورفورال براساس پسماندهای حاوی پنتوزان  سبوس، خاک اره، و چوب مرکبات، و ذرت تشکیل

 . [90] که از فرآوری محصولات مختلف کشاورزی به دست می آید
که از ضایعات کشاورزی به روش  ،اشدبمیهای آلی حلال نتریز پر کاربردترین و مهمترین و قویاین ماده شیمیایی یکی ا
وارد بازار شده و این شرکت به عنوان یکی از بزرگترین   QUAKER OATSCO  برای اولین بار توسطهیدرولیز اسیدی بدست میاید. 

های صنعتی تولید فرایند  .ست. اما همچنان این ترکیب از محصولات جانبی کشاورزی بدست میایددر دنیا ا فورفورالی تولید هاشرکت
 میتاههای گوناگونی ایجاد شده است. آنچه که چرا که بر حسب شرایط محیطی در هر کشور روش ،اشدبمیاین ماده بسیار متنوع 

 0. در جدول [90] اشدبمیمندی تا حد امکان بالا فشار پایین و بهره دارد تولید این ماده از یک منبع گیاهی حاوی پنتوزان در دما و
 . [90] مشاهده کرد توانمییی فوفورال را خواص فیزیکی و شیمیا

 فورفورال ییایمیش و یکیزیف خواص: 0 دولج

 فورفورال خصوصیات

 𝐶5𝐻4𝑂2 فرمول 

 g/mol 00,49 وزن مولکولی

 مایع حالت فیزیکی

 بی رنگ رنگ

 شبیه به بادام تلخ و تند بو

 -00,3℃ نقطه ذوب

 000,9℃ نقطه جوش
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 04℃ نقطه اشتعال

 00,0-0,0 اشتعال محدودیت های قابل

 04 ℃در  Pa000 . فشار بخار

 04 ℃در  g/ml0,0309 دانسیته

 0,00 چگالی نسبی بخار

 04 ℃در  g/l90 حلالیت در آب

 : کاربرد فورفورال0-3-2-0

حلال  یکوان اشد. همچنین از آن به عنبمیهیدروفوران و فوران تولید ترکیبات  تترا فورفورال دارای کاربردهای زیادی از جمله
سازی ترکیبات اشباع شده از اشباع نشده در نفت، گریس، نفت گاز و...، به عنوان حلال رزین و در تقطیر انتخاب شده برای جدا

به طور  لامار دیگری نیز دارد. اما فورفورو کاربردهای بیش ،ودشمیاستخراجی بوتادین در ساخت لاستیک سنتزی، مورد استفاده واقع 
های های روان کننده، و سوختمواد آروماتیک را از روغن به طور مثال .اج کننده مواد دیگر به کار میرودن ماده استخرمستقیم به عنوا

نایع گفت این ماده شیمیایی به طور گسترده در ص توانمیند. کمیاستخراج های گیاهی بات سیر نشده از روغندیزلی و همینطور ترکی
 وریل، و در تولید رزین برایهای مشتق شده مانند تتراهیدروفوران، الکل فورفیک خانواده از حلال به عنوان ماده اصلی برای سنتز

ردد گمیفاده دهنده استشها، در صنعت غذایی به عنوان طعمکود. علاوه بر آن در تولید حشرهشمیهای فلزی و پلاستیکی استفاده روکش
[90]. 
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ه ود، که تقاضا برای ماده فورفورال رشد قابل توجهی را داشتشمی نیبیپیشبا توجه به افزایش تقاضا برای ماده شیمیایی سبز 
یلی های تجدیدپذیر به منظور جایگزینی منابع فسبه گزینه زیستمحیطآگاهی از  ،باشد. سایر عوامل محرک تقاضا برای این ماده شامل

اشد بمیکه شامل محصولات زراعی و زباله های انها ن ماده شیمیایی ای اولیهو افزایش تولید در کشورهای در حال توسعه است. مواد 
به طور گسترده در کشورهای در حال توسعه وجود دارد، که به نوبه خود این انتظار را به وجود میاورد که با تهیه این مواد اولیه از 

فورال ورانتظار میرود که تقاضای ف ود. همچنینشمیکشورهای در حال توسعه با هزینه کم منجر به تولید بیشتر فورفورال در کل جهان 
ی کارآمد،  و جدید عاملی اساسی در ایجاد امکانات برای هایای نزدیک افزایش پیدا کند، و با توسعه فناوردر صنعت داروسازی در آینده

 بینیپیشدلار بوده است و  بیلیون0,0به ارزش  0400ود. مقدار بازار جهانی فورفورال در سال شمیتولید مقدار فورفورال بیشتر در جهان 
 .[90] کرده است بینیپیش 0403تا  0404را از سال  % CAGR 0,0بیلیون دلار برسد. بازار رشد  0، به 0403شده است که تا سال 
. [90]ود شمی ناحیه تقسیمو کاربر نهایی،  رد،اشد، به مواد اولیه، کارببمیی و تجدیدپذیر که پایه خوراک غیرنفتی بازار این ماده آل

ارائه شده است  Trademapل و مشتقات آن براساس آمار موجود در سایت آمار میزان واردات و صادرات جهانی فورفورا 3در جدول 
 اشد.بمی 00000044شماره تعرفه گمرکی این ماده شیمیایی . [94]

 جهان در فورفورال واردات و صادرات زانیم آمار: 3 جدول

 واردات صادرات 

 0400 0409 0403 0400 0409 0403 سال

 00،393 000،030 09،490 00،094 343،400 340،003 میزان وزنی )تن(

 00،009 03،900 00،000 03،309 000،909 003،300 (قیمت )هزار دلار
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 0000 300 0000 0434 030 000 )دلار بر تن( قیمت

 بازار فورفورال در ایران :0-3-2-3

ر دو اشد که هبمیتولید ماده فورفورال در کشور وجود دارد. واحد تولیدی نفت بهران و نفت ایرانول  پالایشگاهدر حال حاضر دو 
، که واحد تولیدی نفت بهران از ضایعات اشدبمیتن  03444و  0344و ظرفیت تولیدی هر یک به ترتیب  ،ن قرار دارنددر شهر خوزستا

انبی به عنوان محصول جکه ماده آروماتیکی است و  اشد،بمیاکسترکت  و واحد دیگر فورفورال ،ندکمیکشاورزی، فورفورال را تولید 
 .[90]اشد بمیاستخراج با حلال واحد 

اشد. بخشی از این بمیتن در سال  0344ی ال 0444مطابق اخرین امارهای بدست آمده، میزان مصرف فوفورال در کشور ایران 
ردد. ایران همچنین بخش کوچکی از فورفورال تولیدی را گمیمقدار مصرف، توسط تولید داخلی و بخشی از ان از طریق واردات تهیه 

و دفع  ه جمع اوریمی از ضایعات کشاورزی که سالیانیعظده شیمیایی است. با توجه به حجم یازمند این مانند، اما همچنان کمیصادر 
با بکارگیری این مواد، ماده کاربردی فورفورال  توانمیاشد، بمیزیست ینه زیاد و ایجاد الودگیهای محیطود، و مستلزم صرف هزشمی

مت قبل سها باشد.  همانطور که در قد مواد جایگزین در تولید رزینتوانمیرا تولید کرد. تولید این ماده کاربردی، هم کم هزینه بوده و 
زیست دارد، روند رشد آن در سالهای اینده صعودی خواهد ای فوفورال و سازگاری که با محیطاشاره شد، با توجه به گستردگی کاربرده

های تولیدی در این راستا، اولویت را بر صادرات این محصول قرار دهد، چرا که کشورهای منطقه به د با ایجاد طرحتوانمیبود، و ایران 
این  صادراتاز  Trademapه سایت آماری ک 9جدول  .[90]در خلیج فارس، واردکننده ماده شیمیایی فورفورال هستند خصوص 

این محصول و مشتقات آن از سال  وارداتاما اطلاعاتی از میزان  هددمیمحصول و مشتقات آن به ایران گزارش کرده است، را ارائه 
 باتن بوده که به ارزشی معادل  030900حدودا این محصول  صادرات 0409. در سال به بعد در این سایت در دسترس نیست 0400

 .[94]اشد بمیدلار  هزار 033،393

 رانیا در فورفورال صادرات و واردات زانیم آمار: 9 جدول

 صادرات 

 0409 0403 0400 سال

 030،900 000،303 300،000 میزان وزنی )تن(

 033،393 000،033 034،900 قیمت )هزار دلار(

 000 003 004 )دلار بر تن( قیمت

 نتخب نهاییانتخاب هیدرازین به عنوان محصول م: 5-3
هیدرازین بعنوان محصول منتخب نهایی برای تحلیل فنی و اقتصادی  ه شده در بخش قبلی و به دلایل زیربا توجه به مطالب ارائ 

 ردد. گمیانتخاب 
  تولیدی فعلی وجود دارد یهاشرکتو لذا امکان افزایش تولید ان توسط  ،ودشمیفورفورال در حال حاضر در کشور تولید. 

 وجود  هاتشرکه به وجود تولیدکنندگان فعلی و علی رغم سوددهی مقبول، امکان رخنه با بازار ایجاد شده توسط این با توج
 ندارد.

 شامل جلوگیری از واردات، تخفیف روی قیمت  امکان استفاده از حمایتهای دولتی برای تولید هیدرازین در داخل کشور
 وجود دارد. خوراک، معافیتهای مالیاتی و ...

   ها، روشیمی، چرا که علاوه بر پتاشدبمیمصارف ماده شیمیایی هیدرازین در ایران بسیار گسترده تر از ماده شیمیایی فورفورال
 ها نیز به کار میرود.ا و نیروگاههفاضلابتصفیه هیدرازین در تصفیه آب، 
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   ادر کردن این محصول پتروشیمی ارز را نیز وارد با ص توانمیو  ،ودشمیارز جلوگیری با تولید هیدرازین در کشور از خروج
 اشد. بمیدلار  0033کشور کرد، چرا که حدودا هر تن هیدرازین 

 به عنوان محصول جانبی در کنار اسید  ،طبق مطالعات انجام شده اجرای طرح تولید فورفورال به تنهایی سوددهی ندارد
 .[90] چرا که در بازار جهانی نیز قیمت پایداری نداردود، شمیاستیک، اتانول و فورفوریل الکل و... توصیه 
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 فصل چهارم

 تولید هیدرازین اقتصادی و فنی یبررس     

. شتگانها پرداخته شد، ماده هیدرازین، برای امکانسنجی انتخاب  حاشیه سود به از میان مواد شیمیایی و افزودنی که در فصل سوم
اردات این ویق طرکه این نیاز را از  ،اشدبمیهای ایران برد در صنایع پتروشیمی و نیروگاهچرا که هیدرازین از جمله ترکیبات پرکار

، گروه ها شامل مشخصات کلی ج گروه جمع بندی کرد. اینسنجی ابتدا باید داده ها را در پنهای امکانبرای تهیه طرح. ندکمیبرطرف 
اشد. در مشخصات کلی پروژه باید بمی 0، و سرمایه در گردش0، برنامه فروش0های سالانه تولید، هزینه0گذاریسرمایههای ثابت هزینه

ی هاهزینه ، مشخص شود.0و نرخ ارزی 9، قیمت محصول، واحدهای پولی3، ظرفیت اسمی سالانه0، مدت بهره برداری3ره ساختدو
، 00، تجهیزات04که در کوتاه مدت با ایجاد تغییر در تولید، تغییر نکند که شامل، خرید زمین ،ودشمییی هاهزینه، شامل گذاریسرمایهثابت 

ی سالانه نیز به هزینه هاهزینهاشد. بمی 00، سرمایه در گردش شروع فعالیت00وازم مورد نیاز پیش از تولید، ل00تاسیسات، ماشین آلات
اشاره کرد. در  توانمی، و میزان مصرف برق و آب، استهلاک ساختمان و ماشین آلات 03، نیروی کار00، تعمیر و نگهداری03مواد اولیه

 34ود، که در سال نخست ظرفیت تولید پروژه شمیول در سالهای مختلف پرداخته بخش برنامه فروش به میزان فروش یا تولید محص
 . [3] ودشمیو از سال سوم با ظرفیت کامل تولید  % 33و سال دوم بهره برداری  %

 نیدرازیه دیتول یکل مشخصات: 0 جدول

 تولید هیدرازین کارخانه مشخصات کلی

 سال 0 دوره ساخت

 دوازده سال مدت بهره برداری

 تن در سال 044 ظرفیت اسمی سالانه

 دلار بر تن 0033 قیمت محصول

 دلار و ریال واحدهای پولی

 ریال 004،444 نرخ ارز

 

تصادی بررسی فنی و اقبرای پراکسید  فرایندو در ادامه  ،های تولید هیدرازین به اختصار مرور شدهفرایندل ابتدا در این فص
بر اساس این مقدار انجام  فرایندبرای این محصول انتخاب شده و شبیه سازی  تن در سال 044ردد. سپس ظرفیت تولیدگمیانتخاب 

در سال است.  تن 000دار مقساختن کل نیاز صنایع داخلی است که برابر با آمار واردات، علت انتخاب این ظرفیت، برآورده ود. شمی
و نهایتا تخمین سوددهی این طرح انجام و نتایج گزارش شده ت به منظور تخمین قیمت انجام شده، سپس طراحی مقدماتی تجهیزا

 اند.
                                                           
1 Fixed Investment Costs 
2 Annual Production Cost 
3 Sale Program 
4 Working Capital 
5 Construction Phase 
6 Production Phase 
7 Nominal Capacity 
8 Currencies 
9 Exchange Rate 

10 Land Purchase 
11 Equipment 
12 Plant Machinery 
13 Pre-Production Expenditures 
14 Initial Working Capital 
15 Raw Material 
16 Repair and Maintenance 
17 Labor 
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 های تولید هیدرازینفرایند : 0-0
ی راشیگ، اهروشهیدرازین به  ود.شمیهیدرات در فرمولاسیون با آب تولید  هیدرازین زین به عنوان، هیدرادر بیشتر موارد استفاده

ای تولید هروش ن وجود دارد.آبرای تولید  سه روش تجاری ود. البتهشمیاوره، بایر کتازین، و پراکسید تولید  فرایندراشیگ اولین، 
 اند.در ادامه بررسی شده هیدرازین

 Raschig دفراین: 0-0-0
 نمایش داده شده است. 0در شکل  فرایندی این فرایندنمودار  .است آمونیاک با هیپوکلریت یک واکنش شامل راشیگ فرایند

وند. در این شمی( a) آمینالرک راکتورنیاک و هیپوکلریت وارد وآب، آماشد. بمیمرحله اول شامل تشکیل کلرآمین در یک واکنش سریع 
 برای .ودشمی تبدیل گردش خنک کننده در راکتور سیستم در ٪04 سوزاننده آب محلول یک به کلر تغذیه با سدیم هیپوکلریت، راکتور

اشد، کلرآمین بمیتولید هیدرازین  راکتوردوم که  راکتورسپس در   .واکنش در دمای پایین اتفاق می افتد، کلرات تشکیل از جلوگیری
 اضافی آمونیاکنسبت  .اشدبمی Co 034 تا 400 دماهد. دمیسریع و در دمای بالا واکنش تشکیل شده با امونیاک اضافی در واکنشی 

 واکنش مایع راکتور خروجی محل در .ودشمی استفاده کلر، هیدرازین تجزیه رساندن حداقل به برای 04: 04 به کلرآمین برابر است با 
 آمونیاکپس س. یابد می کاهش اتمسفر به فشار شده و کننده تبخیررد سپس وا .است کلراید و امونیاک سدیم و هیدرات نهیدرازی حاوی

مقدار ود. شمیهیدرازین وارد _به یک جداکننده سدیم کلراید ستون پایین در موجود مایع. ودشمی بازیافت و شده متمرکز و متراکم
 .[04] ،[09] ودشمیوارد برج تقطیر  ٪044سدیم کلراید از پایین خارج شده و هیدرازین برای  غلظت 

NaOH+Cl2⟶NaOCl+HCl 

NH3+NaOCl⟶NH2Cl+NaOH 

NH2Cl+NH3+NaOH⟶NH2-NH2 .H2O+NaCl 
 آمونیاک دیزیا مقدار از استفاده با باید لذا واکنشدهد،  انجام ناخواسته هیدرازین، واکنش با دتوانمیواسطه  آمین کلرو که آنجا زا 

 بازیافتین نهمچ و کنترل برای فشار تجهیزات از استفاده نیاز، مورد آمونیاک از زیاد استفاده .برسد به انجام کم بسیار غلظتهای در و
 تا ،دارند نیاز بزرگی نسبتاً هایدستگاه به ود،شمی انجام واکنش آن در که پایین هایغلظت .اشدبمی ضروری فرایندبرای این  آمونیاک

 برای و تاس جزئی تقطیر هیدرازین بازیابی روش ینتر عملی این، بر علاوه .کنند پردازش را رقیق های محلول از زیادی حجم بتوانند
 آخر قسمت عنوان به هیدرازین تقطیر. است شده بازیابی هیدرازین از تن هر برای آب تن 004 حدود تا 04 از تقطیر به نیاز کار این

 مشخص رو ینا از .ودشمی تقطیر هنگام هیدرازین تجزیه و تلفات دلیل به کلی بازده در کاهش باعث طولانی تقطیر زمان مدت و فرایند
 .[90]نیست  مطلوب فراینداین  روند که است

  Raschig / Olin فرایند: 0-0-2
 تولید ،فرایند این درمشاهده کرد.  توانمیرا  فرایندنمایی از  3. در شکل ودشمی استفاده آب بدون هیدرازین تهیه برای فراینداین 
NaOCl مقدار .هددمی رخ کلرات تشکیل و تجزیه از جلوگیری برای پایین دمای در NaOH ودشمی داشته نگه پایین سطح در اضافی. 

 04 از بیش مقدار یک به به سرعت شود، که تشکیل کلرامین تا ودشمی مخلوط ℃ 3 در برابر آمونیاک سه مقدار با NaOCl محلول

 فرایندمشابه با  فرایندتا اینجای  .ودشمی گرم ℃ 004 تا و ودشمی اضافه MPa 04-04فشار  تحت،بدون آب  آمونیاک مولار برابر
 تقطیر( 0 حذف آن کلراید و سدیم غلظت( 0 آمونیاک برداشت( 0: دارد مرحله پنج فراینداین  خالص سازی شاشد. اما بخبمیراشیگ 

 کردن جدا برای تقطیر( 3 و آزوتروپ شکستن برای آنیلین با استخراج )آزئوتروپیک( تقطیر )0غلظت  به رسیدن هیدرازین هیدرات برای
 .[90]ود شمی استخراج تقطیر در آنیلین جایگزین رآو سوز ٪34 اوقات گاهی.  آنیلین از هیدرازین
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 نیدرازیه دیتول یبرا Raschig فرایند: 0 شکل

 

 
 نیدرازیه دیتول یبرا Olin Raschig فرایند: 3 شکل

 اوره  فرایند:  0-0-3
 اوره حلولم ،سازد می را سدیم هیپوکلریت محلول و هددمی نشان واکنش کلر کاستیک بامحلول  راشیگ، فرایند در که همانطور

 برای ℃ 3 حدود در دما .شود فراهم گرما درون انحلال برای لازم گرمای تا ودشمی تهیه ربخا افزودن با آب در اوره کردن حل با
 دمای. وندشمی اضافه هیدرازین راکتور به 0: 0 نسبت با هیپوکلریت و اوره هایمحلول. ودشمی داشته نگه درصد 00 اوره محلول
. اشدبمی Raschig فرایند برای شده استفاده مراحل سازی هیدرازین همانبرای خالص .یابد افزایشاست،  مجاز ℃ 044 تا واکنش

 ستانداردا فرایند با مقایسه در داشته اما فعالیت نیز تجاری صورت به گذشته در اگرچه است، نشده عملیاتی 0440 سال در روند این
 .[90] ودش منسوخ که است شده باعث طرح اندازه سریع رشد حال این با .بود پایین تولید سطح برای روش تریناقتصادی راشیگ،
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 .آید می Raschig فرایند در استفاده مورد آمونیاک برای اوره جایگزینی با فشار تحت تجهیزات از استفاده ضرورت به فرایند این 
 وزنی ٪0,3 تا 0,9 حدود از هاییغلظت و شود انجام رقیق هایمحلول در واکنش که است آن مستلزم همچنین اوره فرایند ،حال این با

( Kg 4,03) پوند یک آوردن بدست برای که ییآنجا از .دارد تقطیر هایتکنیک با گسترده غلظت به نیاز که کند، تولید هیدرازین
 بتاًنس بازده و دارد وجود بزرگی نسبتاً تجهیزات شود، تقطیر اوره فرایند خروجی از باید آب( lb 03 تا 04) Kg 00تا  0 حدود هیدرازین،

 . [04] ،[90]است  دخیل اوره فرایند در نیز کم

 Ketazine   Bayerفرایند: 0-0-0

 ستونا حضور در آمونیاک با کلرامین واکنش براساس کتازین بایر فرایندمشاهده کرد.  توانمی 0بایر را در شکل  فرایندنمایی از 

 KPa 044 و ℃ 03 دمای در 04: 0: 0 ترتیب به مول نسبت با آمونیاک ٪04 آبی محلول و استون، NaOCl .است 00 تا pH 00در 
 برداشته هانستو از سری یک در استون و اضافی آمونیاک .شود تهیه آبی کتازین متیل دی محلول تا وندشمی تغذیه راکتور یک به

 .[90]ود شمی تقطیر هیدرازین ٪00 حاوی هیدرات هیدرازین تهیه برای کتازین محلول .ودشمی بازیافت راکتور در و ،ودشمی

 پراکسید فرایند: 0-0-5
 اتیل متیل حضور با واکنشمشاهده کرد.  توانمی 3را در شکل  فرایندنمایی از این است.  شده اختراع PCUK توسط فرایند این

آمونیاک، متیل اتیل  هیدروژن، پراکسید خوراک در مولی نسبت .ودشمی انجام ℃ 04-34دمای و سفراتم فشار در( MEK) کتون
 یدرازینه مشتق یک به اکسید کردن آمونیاک به قادر که است واسطه یک تشکیل شامل واکنش مسیر .است 0:0:0، به ترتیب  کتون
 تقطیر با سپس و ودشمی جدا هم از جداسازی با و است نامحلول نشواک مخلوط در کتازین اتیل واسطه تشکیل شده به نام متیل .است

 رایندفاشد که احیا شده و به بمی دمیدر این جداسازی دو فاز محلول و آلی وجود دارد که فاز محلول حاوی کاتالیروز استا .ودشمی خالص
متیل اتیل  که شود حاصل MEK و آب درازین،هی تا ودشمی هیدرولیز MPa 04 تا 9,4فشار تحت شده خالص ردد. کتازینگمیباز

 محصول فاقد نداست مان بسیاری مزایای دارای هافرایند سایر با مقایسه در پراکسید فرایند  .ودشمی کتون توسط برج تقطیر بازیافت
 .[90] [04] اشدبمی آبی پساب از استفاده عدم و کم، انرژی زیاد، مصرف نمکی، بازده جانبی

 
 نیدرازیه دیتول یبرا Bayer فرایند: 0 شکل
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 نیدرازیه دیتول یبرا دیپراکس فرایند: 3 شکل

 : انتخاب تکنولوژی2-0
دسترس بودن مواد اولیه، قیمت محصول، ایمن بودن روش تولید  به طور کلی در تولید محصولات شیمیایی ارزان بودن، در 

کن ماشد که در انتخاب روش تولید تاثیر بسزایی را دارد. مبمیانتخابی و نداشتن مشکلات زیست محیطی و ایمنی از جمله پارامترهایی 
اما از نظر ایمنی دارای مشکلاتی همچون سرطانزا بودن باشد، در این صورت  ،و هزینه پایینی باشدهست یک روش دارای بازده بالا 

 ،ه ان اشاره کردیمب ی همین فصلقبل بخشی تولید هیدرازین که در هاتکنولوژید استفاده تجاری و تولید صنعتی داشته باشد. توانمین
ول متعاقبا با تقطیر که محل ،ودشمیراشیگ آمونیاک با یک هیپوکلریت اکسید  فرایندراشیگ، بایر، اوره، و پراکسید. در  یندفراعبارتند از 

لا اشد و مصرف انرژی بالایی را نیز دارد، و عمبمیانتخابی نیست، بازده آن کم است، دارای محصولات جانبی  فرایندباید جدا شود. این 
 اشند.بمیهای اوره و بایر نیز مشابه این مشکلات را دارا فرایندیرد. گمینمورد استفاده قرار 

پراکسید شامل اکسیداسیون مخلوط آمونیاک، کتون، و هیدروژن پراکسید در حضور یک ترکیب برای فعال  فرایندانتخابی،  فرایند
در صورتی که در  اشد.بمیی بازده بالا، و فاقد الودگی دارا فراینداشد. این بمیکردن هیدروژن پراکسید به منظور تشکیل مستقیم آزین 

سازگار با  یفرایندفاقد محصول جانبی سدیم کلرید است، پس  فرایندهای دیگر آلایندگی و الودگی وجود دارد. همچنین این فرایند
 توانیم فراینداشد. در این بمیایین ن نوع روش به فراوانی در بازار وجود دارد و قیمت آن نیز پایاولیه اشد. مواد بمیزیست محیط
ی آن در دما و فشار محیط نیز امکانپذیر هستند. از طرفی از انجایی که این هاواکنشهای بیشتر هیدرازین را نیز تولید کرد و غلظت
کمتر بوده و از  ندفرایاین  و ترکیبات نیز قابل بازیافت و استفاده مجدد هستند، مصرف انرژی در ،اشدبمیهای جانبی فرایندفاقد  فرایند

ژی قابل قبول و حاشیه سود تولید هیدرازین با این تکنولو ،0جدول . همچنین با توجه به اشدبمیلحاظ اقتصادی مقرون به صرفه 
 اشد.بمیسودمند 

 : ظرفیت پیشنهادی تولید3-0
تن  000، 0400در سال در ایران ت آن هد، میزان واردات هیدرازین و مشتقادمیارائه   Trademapطبق آماری که سایت  

میلیون  004میلیارد و  030 یا دلار( 0ریال، معادل  090900)با احتساب نرخ تسعیر  دلار 000444دودا ارزشی معادل با که ح ،اشدبمی



   

00 

 

ز از کشور خارج تومان ارمیلیارد  03,0ها و نیروگاه ها حدود و به دلیل واردات این ترکیب شیمیایی ضروری در پتروشیمی ،ودشمیریال 
و قیمتی  ،ودشمیی ایران به وفور یافت هایود. این در حالی هست که مواد اولیه مورد نیاز برای تولید این ترکیب در پتروشیمشمی

کنار در  هیدرات هیدرازین سال در تن 044 تولید برای پایلوت اشد، یکبمیاز جمله طرحهایی که در دست اجرا . ارزان را نیز دارد
ذرد. از طرفی با توجه به قیمت این گمی سال برداری آن چندیناما از سال احداث و بهره شده استی اراک در نظر گرفته پتروشیم

بخش ظرفیتی را در نظر گرفت که علاوه بر رفع نیاز واردات این محصول،  توانمیاشد، بمیر دلا 0033محصول که هر تن حدودا 
از جمله عراق، آذربایجان، عمان و...، نشان داده است، کشورهای همسایه ایران از  Trademapماری که سایت داشت. اصادرات را نیز 

اشد. به در ایران بتولید شده د بازار هدف برای صادرات هیدرازین توانمیجمله کشورهای واردکننده هیدرازین و مشتقات آن هستند که 
 اشد.بمیتن در سال  044ظرفیت پیشنهادی برای این طرح همین جهت 

 : مواد اولیه0-0
ات، آمونیاک، هیدروژن ترکیب فراینداشد. مواد اولیه مورد نیاز برای این بمیپراکسید  فرایندانتخابی برای تولید هیدرازین،  فرایند 

. این گاز از هوا است بی رنگ ش اور،زکننده و سو آمونیاک گازی تحریک اشد.بمی دمیکاتالیزور جامد استاو  متیل اتیل کتون پراکسید،
منظور کاهش خطر انفجار  را دارد. به اشتعالخطر در هوا  % 09-03در غلظتهای بالاتر از  لیوت سبکتر است. گاز آمونیاک انفجاری نیس
که  ،اشدبمیهیدروژن پراکسید یک اکسید کننده قوی  % 34. محلول [93] رددگمیمدام کنترل هوای اطراف مخازن ذخیره امونیاک 

اول و باعث تو در صورت بلعیدن  ،خورنده ود. در صورت تماس برای پوستشمییه سیژن تجزه آب و اکب میده نیز هست و به آراخورن
 .[90] انفجار دارد اما قابل احتراق نیست تجزیه و خطر % 04در غلظتهای بالای  ردد.گمیالتهاب شده و منجر به اسهال و استفراغ 

در هوا باشد، خطر انفجار را دارد.  % 04تا  0اشد. در صورتی که بخار آن بین بمیمتیل اتیل کتون یا بوتانون ترکیب بسیار قابل اشتعالی 
تحریک  در اثر تماس طولانی سمی و در مدت کوتاه استامید. [93] ودشمیقرار گرفتن در معرض آن موجب سرگیجه و سوزش چشم 

شود. اما در هنگام حل کردن در آب، خطر اشتعال یا انفجار را  د از طریق پوست نیز جذبتوانمیین نش اور است. همچکننده و سوز
 . [99] ندارد

 : انتخاب محل انجام پروژه5-0
اشد، که باید به آن دقت کرد. چندین عامل در انتخاب محل پروژه موثر است، بمیانتخاب محل یکی از مهمترین مسائلی  

محل پیشنهادی برای انجام این پروژه استان مانند: در دسترس بودن مواد اولیه، بازار، منابع برق و آب، نیروی کار، تاسیسات و.... 
الیات هستند. همچنین دارای امکانات آب و مکه معاف از  ،اشندبمیاشد. چرا که هر دو دارای منطقه صنعتی بمیرمانشاه و خوزستان ک

ازی در شاه و پتروشیمی ررمانشاه در کرمانکمیاز پتروشی توانمیخوراک آمونیاک موردنیاز را  این دو مورد مهمتر،د. از ناشبمیبرق نیز 
یمی تکس آریا در ش مینیز در پتروشی ،اشدبمیه کرد. همچنین ترکیب متیل اتیل کتون که ماده اولیه دیگری برای تولید تهیخوزستان 

استان  03,3به ترتیب  0009نرخ بیکاری در سال  اشد. از طرفی در این دو استانبمیان ود که در استان خوزستشمیبندر ماهشهر تولید 
ر را از همین استان استخدام کرد و نیروی کا توانمیدر این مناطق  گذاریسرمایهکه با  [90] ه استبود خوزستان00,3کرمانشاه و 

 اشد.بیمتاکید روی استان خوزستان به دلیل نزدیکی به پتروشیمی فجر جهت تامین یوتیلیتی بیشتر کمک به کاهش نرخ بیکاری داشت. 

 و شبیه سازی آن فرایند: توصیف 6-0

اتیل کتون، گاز  اشد. ترکیبات متیلبمیتاذین پراکسید در دو واکنش اتفاق می افتد: واکنش نخست تولید ماده میانی ک فرایند 
هند. واکنش در دمیباهم واکنش  ℃ 04در فشار یک اتمسفر و دمای  0:0:0با نسبت  % 34آمونیاک، و محلول هیدروژن پراکسید 

که  راکتورخروجی از اشد. بمیتبدیل هیدروژن پراکسید  % 93ود. واکنش دارای شمیقابل بازیابی انجام  استامید % 34حضور کاتالیزور
سپس شده است.( یونیت گذاشته ناستفاده شده در هایسیس این  راکتوراشد، وارد دکانتر شده ) به دلیل نوع بمیشامل متیل اتیل کتاذین 
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طیر تق وارد برجهای استامیدی ود. جریانها برای جداسازی و احیاشمیاشد، جدا بمیفاز محلول از فاز آلی که شامل مقدار زیادی آذین 
د. برای احیای وشمیدوم  راکتوروارد  (T-101بالایی از برج )جریان  هایی که بازگشتی نیستو جریان( T-101و  T-100)برج  شده

که بعد از بازیابی به واحد کریستالیزر تحویل داده شده تا به حالت جامد اولیه احیا  ،ودشمیهای برج تقطیر استفاده استامید از جداکننده
-034بار  و دمای  04تا  0افتد. شرایط عملیاتی در فشار یک برج تقطیر هیدرولیز اتفاق می واکنش دوم برای تولید هیدرازین، در شود.
درصد تبدیل  00,3و شامل  استاشد که محصول تولیدی بخار بمی ℃ 003اتمسفر و دمای  3,0که ترجیحا فشار  ،اشدبمی ℃ 044

ک را به صورت جداگانه در ی فراینددشوار بود. این بخش از  راکتوری که در هایسیس شبیه سازی برج اشد. اما از انجایبمیکتاذین 
ی در اکتورروارد  ،اشدبمیکتاذین، و آب اتیل ها که حجم زیاد ان متیل ود. ورودیشمیو سپس در یک برج تقطیر انجام تبدیل  راکتور

شامل حجم زیادی از هیدرازین، آب و متیل اتیل کتون و مقادیری ناچیز از  راکتور وند. خروجی ازشمیاتمسفر  9و  ℃ 003دما و فشار 
خنک شده و به فشار اتمسفر میرسد. سپس مقادیر متیل اتیل کتون و  ℃ 34اشد. سپس محصول خروجی تا دمای بمیها ورودی

ود. شمیخارج  فراینداتمسفر از  0و فشار  ℃ 03وند. هیدرازین تولیدی در دمای شمیامونیاک و آب توسط چند برج تقطیر جداسازی 
شارژ  فراینددر ترکیب  ن دوایاولیهاز مقدار  % 0اشند که در هر گذر بمیقابل بازیابی  استامیددو ترکیب متیل اتیل کتون و  فراینددر این 

 .[00]، [00]، [04] ودشمی
 واکنش نخست:   

  2𝐶𝐻2𝐶(𝑂)𝐶𝐻2𝐶𝐻3 + 2𝑁𝐻3+𝐻2𝑂2→ 𝐶𝐻2(𝐶𝐻2𝐶𝐻3)𝐶=𝑁𝑁=𝐶(𝐶𝐻2𝐶𝐻3)𝐶𝐻2 +4𝐻2𝑂      
 واکنش دوم:   

𝐶𝐻2(𝐶𝐻2𝐶𝐻3)𝐶=𝑁𝑁=𝐶(𝐶𝐻2𝐶𝐻3)𝐶𝐻2 +3𝐻2𝑂→ 𝑁2𝐻4∙𝐻2𝑂+2𝐶𝐻2𝐶(𝑂)𝐶𝐻2𝐶𝐻3 

 044 برای تولید طرحنید. این کمیی که در هایسیس مدل سازی شده است را مشاهده فراینداز  PFDنمودار  ،9در شکل 
ه همین دلیل ب .وندشمیبازیابی شده و بازگشت داده  فرایندو متیل اتیل کتون در  استامیدکه مقادیر  ،اشدبمیتن در سال هیدرازین 

شارژ کرد. همچنین درصد  ساعت( 00)معادل  را در هر گذر و متیل اتیل کتون استامید از مقدار اولیه % 0فرض بر این است که حدودا 
زار فانرمفرض شده است. تولید هیدرازین در برج هیدرولیز اتفاق می افتد که در  % 00,3دوم  راکتورو در  % 93نخست  رراکتوتبدیل در 
فرض شده  % 33سینی و بازده پمپ نیز  04در برجها  های. همچنین تعداد سینشبیه سازی شده اندو برج جدا از هم  راکتور ،هایسیس

رآورد بهایسیس، شبیه سازی با اسپلیتر انجام شده اما در افزار نرمو عدم وجود این تجهیز در  فرایندر است. به دلیل وجود کریستالیزر د
 آورده شده است.  0در ضمیمه دیاگرام شبیه سازی آن و هایسیس  افزارنرمجزئیات جریان  قیمت، قیمت کریستالیزر محاسبه شده است.

 : آنالیز اقتصادی7-0

ا بفروشد. آنچه با سود آن ر وکه بتواند محصولی را تولید کند  ،دهنده طرحی باشداشد که نشانبمیی قابل قبول فرایندبه طور کلی      
ابتدای کار به آن نیاز است، اینست که سرمایه کافی برای ساخت کلیه جوانب این کارخانه وجود داشته باشد. به این منظور بسیار مهم 

 044برای ادامه مطالعه امکانسنجی تولید  ر مرحله تولید آگاهی داشته باشد.ی مرتبط با ههاههزینکه مهندس شیمی از تمامی  ،است
 یرد.گمیو بهره برداری از کارخانه مورد بررسی و برآورد قرار  گذاریسرمایهی هاهزینهتن هیدرازین در سال، 
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 : برآورد سرمایه ثابت و درگردش7-0-0
اندازهایی هست که برای ارتقای تولید از موجودی ثروت انباشته. یعنی پسسرمایه در یک تعریف اقتصادی عبارت است  

یرد.  هدف از استفاده از پس اندازها به جای لذت گمیمحصولات و کالاهای دیگر در صورت تصمیم گیری مالک آن مورد استفاده قرار 
ای به بهره برداری برسد، نیاز است که در زمینه هایی . قبل از اینکه کارخانه[00]اشد بمیآنی و فوری آن رسیدن به سود و یا درآمد 

سیاری ی بهاهزینهکشی و دیگر خدمات سازی، لولهسازی و محوطهماشین آلات، خرید زمین و ساختمانمانند خرید و نصب تجهیزات و 
یز در نظر گرفت. سرمایه مورد نیاز برای تاسیسات، تجهیزات و ی مورد نیاز قبل از درآمد فروش را نهاهزینهرا بپردازد. همچنین باید 

ی قبل از درآمد فروش مانند هزینه نگهداری و خرید هاهزینهود. سرمایه دیگری برای شمیه دمینا 0با سرمایه ثابت گذاریسرمایهزمین 
اشد. این نوع از سرمایه را بمیبرق، مالیات و...  رداخت آب وپمواد اولیه، هزینه حمل و نقل، و هزینه عملیاتی مانند پرداخت دستمزد، 

 هاهزینه. در ادامه [00]برابر است با مجموع سرمایه ثابت و سرمایه در گردش  گذاریسرمایهویند. هزینه کل گمی 0سرمایه در گردش
ود. از آنجایی که برای بررسی اقتصادی هر طرحی، بخش اعظمی از هزینه شمیرا محاسبه و برآرود کرده، و امکانسنجی آن انجام 

اشد که سایز تجهیزات را بدست آورده و با توجه به اندازه آنها با بمیود. پس لازم شمیصرف تجهیزات، ماشین آلات، و نصب آنها 
از قواعد ی برآورد اندازه و سایز تجهیزات، محاسبه دستی و استفاده هاروشی موجود، قیمت را تخمین زد. یکی از هاروشبه  توجه

ین ااشد. سپس برای بدست آوردن قیمت، به صورت دقیق باید از سازندگان تجهیزات استعلام قیمت گرفت )هدف بمیسرانگشتی 
خص قیمت تقریبی تجهیز را بدست آورد و با توجه به شا توانمییا با استفاده از نمودار های قیمت، اشد(، بمیبرآورد قیمت دقیق ن رساله

 یمت سال مورد نظر را محاسبه کرد.، قMarshall Swiftسالانه 
 ,Peters, Max S. Ronaldنوشته   Plant Design and Economics for Chemical Engineers کتاب 03تا  00در فصل 

Klaus D. Timmerhaus Ronald E. West انواع مبدلها، و راکتورهای حمل مواد، انواع یب برای دستگاهاین نمودارها را به ترت ،
ز ند، استفاده اکمیروش دیگر که به صورت تخمینی اندازه و قیمت تجهیز را محاسبه اما دستگاه های جداکننده آورده شده است. 

 که با توجه بهچرا  ،ودشمینشدنی محسوب امپیوتر در علوم مهندسی جزئی جدازه استفاده از کامرواشد. بمیافزارهای مربوطه نرم
ه در این مطالعه برای محاسبها کاربردهای فراوانی را خواهند داشت. افزارنرماین  ،های تولید و تجارب محدود افرادفرایندی هایپیچیدگ

ا افزار نتایج شبیه سازی راین نرماستفاده شده است.  Aspen Process Economics Analyzerافزارنرمزه و قیمت تجهیزات، از اندا
 ،یستن هایهای گسترده )تنها متکی به نمودارها و منحندادهین میزند و قیمت آن را با توجه به هد، سایز تجهیزات را تخمدمیبسط 

برآورد  (امریکا، اروپا، خاورمیانه، انگلستان و ژاپن(جغرافیایی )بلکه شامل اطلاعات شرکت استاندار شده ، پروژه استاندار شده، هزینه 
 افزارنرمن ایاشد. بمیی اندازه گیری پیش فرض هاروشیسیس و ها یساززات با استفاده از داده های شبیهاندازه گیری تجهی ند.کمی

وری را تخمین بزند و سودآوری آن را تحلیل و آ کلی، ساخت و سود گذاریسرمایهه همچنین قادر است تا هزینه نصب تجهیزات، هزین
 )آسیا( و حدود منطقه جغرافیایی ،داده افزارنرمتن در سال هیدرازین را به این  044به همین منظور شبیه سازی تولید  .[00] رسی کندبر

یاک آنهیدرات، که آموناز آنجایی و اشد، بمی، کربن استیل به صورت پیش فرض  افزارنرمدر این  جنس تجهیزاترا تعیین کرده، از طرفی 
یکی از بخشهای درنظر گرفته شود.  000-د، جنس تجهیزات باید فولاد ضدزنگنوجود دار فرایندزین در هیدراو کسید، هیدروژن پرا

اجزای  تمامی افزارنرماشد، به طور مثال این بخش از بمیی در شبیه سازی فرایندامکان نقشه برداری از انواع تجهیزات  افزارنرماین 
ن ابعاد و تعیی ، درام( و در نهایت بخش سایزینگ،. )پمپ، ریبویلر، کندانسوریردگمیسازنده برج تقطیر را به صورت مجزا در نظر 

اطلاعات و جداول مربوط به سایز تجهیزات و قیمت آنها، در  .[00]، [00] رآورد هزینه را انجام خواهد دادتجهیزات هست و بعد از آن ب
 آمده است. 00، و 00، 04جداول 

                                                           
1 Fixed-Capital Investment 
2 Working Captal 
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 پمپها متیقو زیسا: 04 جدول

 سایز و قیمت پمپها

 هد سیال نام تجهیز

(m) 
 نرخ جریان

(
𝑚3

ℎ
) 

 قیمت واحد نوع (Kpa)فشار  (℃) دما

044-P 4,40 4,03 000,09 330,43 Centerifugal USD 3044,44 

040-P 4,449 4,49 000,00 040,00 Centerifugal USD 3044,44 

040-P 4,404 4,33 000,00 040,00 Centerifugal USD 3044,44 

040-P 0,40 4,00 000,00 000,00 Centerifugal USD 3044,44 

040-P 4,400 4,94 000,00 040,00 Centerifugal USD 3044,44 

043-P 4,03 0,00 000,00 000,00 Centerifugal USD 0444,44 

040-P 03,93 4,00 030 334,39 Centerifugal USD 3344,44 

043-P 94,00 0,09 000,00 934,3 Centerifugal USD 0044,44 

049-P 4,43 0,00 033,33 930,3 Centerifugal USD 3044,44 

040-P 4,403 4,00 000,00 930,3 Centerifugal USD 3044,44 

004-P 4,43 4,90 000,00 930,3 Centerifugal USD 3044,44 

000-P 4,00 4,40 003,00 040,00 Centerifugal USD 3044,44 

000-P 4,03 4,00 034,09 000,00 Centerifugal USD 3044,44 

Condenser-

@T-100-

Reflux 

Pump 

 4,00 040,00 333,03 Centerifugal USD 0044,44 

Condenser-

@T-101-

Reflux 

Pump 

 0,00 000,00 040,00 Centerifugal USD 0044,44 

Condenser-

@T-102-

Reflux 

Pump 

 0,00 034,39 930,43 Centerifugal USD 0044,44 

Condenser-

@T-103-

Reflux 

Pump 

 4,00 003,04 040,00 Centerifugal USD 0044,44 

 مبدلها متیق و زیسا: 00 جدول

 سایز و قیمت مبدلها

 فشار تیوب نام تجهیز

(Kpa) 
فشار 
 (Kpa)پوسته

 دمای پوسته

(℃) 

دمای 
 تیوب

(℃) 

مساحت 
 (𝑚2)مبدل

 قیمت واحد نوع
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044-E 0049,30 934,3 003 090,00 3,03 TEMA 

EXCH 
USD 00044,44 

040-E 300,00 930,43 000,00 03 4,90 FLOAT 

HEAD 
USD 00344,44 

040-E 300,00 930,43 000,39 03 0,00 FLOAT 

HEAD 
USD 00944,44 

040-E 304,30 030,03 04 000,00 4,00 TEMA 

EXCH 
USD 04044,44 

043-E 304,30 030,03 04 000,00 4,400 TEMA 

EXCH 
USD 00344,44 

040-E 003,94 000,00 000,00 03 4,03 FLOAT 

HEAD 
USD 00344,44 

043-E 003,94 000,00 00,00 03 4,00 FLOAT 

HEAD 
USD 00344,44 

049-E 003,94 000,00 000,0 03 0,04 FLOAT 

HEAD 
USD 00344,44 

Condenser-

@T-100 
003,94 333,03 039,33 03 0,09 TEMA 

EXCH 
USD 04344,44 

Condenser-

@T-101 
003,94 000,00 003,33 03 00,00 TEMA 

EXCH 
USD 00044,44 

Condenser-

@T-102 
300,00 930,43 000,00 03 0,04 TEMA 

EXCH 
USD 00044,44 

Condenser-

@T-103 
003,94 000,00 00,03 03 0,09 TEMA 

EXCH 
USD 00044,44 

Reboiler-@ 

T-100 
334,39 000,04 003,33 093,30 03,00 U 

TUBE 
USD 00444,44 

Reboiler-@ 

T-101 
0440,00 0003,03 000,03 000,00 33,33 U 

TUBE 
USD 00444,44 

Reboiler-@ 

T-102 
0440,00 0003,03 093,30 000,00 00,00 U 

TUBE 
USD 00044,44 

Reboiler-@ 

T-103 
304,30 030,03 000,00 000,00 0,00 U 

TUBE 
USD 00044,44 

 زریستالیکر و برجها، ها،راکتور متیق و زیسا: 00 جدول

 ها، برجها، و کریستالیزرراکتورسایز و قیمت 

 قیمت واحد نوع (m) طول (m)قطر (KPa)فشار (℃) دما نام تجهیز

044-R 004-094 944 4,00 0,00 CSTR USD 00444,44 

040-R 04 040,0 4,00 0,00 CSTR USD 00044,44 

044-T  :039,00بالا 

پایین: 
093,30 

344 4,00 0,33 Sieve 

Trays 
USD 00344,44 

040-T  :044بالا 
 000پایین 

040,0 4,30 0,33 Sieve 

Trays 
USD 00444,44 

040-T :0,33 4,00 944 00بالا Sieve 

Trays 
USD 00044,44 
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 030پایین: 

040-T  :040بالا   
 043پایین: 

040,0 4,09 0,33 Sieve 

Trays 
USD 00344,44 

Condenser-

T-100 Drum 
     USD 09044,44 

Condenser-

T-101 Drum 
     USD 00444,44 

Condenser-

T-102 Drum 
     USD 00044,44 

Condenser-

T-103 Drum 
     USD 00444,44 

044-X      USD 030444,44 
 

ربع در نظر گرفته شده است. متر م 04x04متر مربع یا  04x04، زمینی را حدود سازیرای برآورد هزینه زمین و ساختمانب
ریال که هزینه خرید کل زمین  0،444،444مترمربع هست. هر متر مربع زمین در منطقه صنعتی برابر است با  044-0044ن آمتراژ 

 00،444،444برابر است با  0000سوله صنعتی در سال نیز هزینه هر مترمربع  نبرای ساخت ساختما. ریال 0،944،444،444برابر است با 
ه و متیل اتیل کتون به دلیل انک استامیدریال است. همچنین هزینه خرید کاتالیست  04،004،444،444ریال که هزینه کلی آن برابر با 

اشد، در نظر گرفته شده است و میزان بمیساعت  00که معادل با  فرایندی ثابت برای یک گذر هاهزینه ، را جزءوندشمیبازیابی و احیا 
ند مان ی دیگرهاهزینهو هزینه آن در هزینه خرید مواد اولیه قرار گرفته است.  ،مصرف آن برای شارژ در هر گذر سالانه محاسبه شده

 Plant Design and Economics for Chemical کتابکشی و ... با توجه به تخمینهایی که در نصب تجهیز، تاسیسات، لوله

Engineers   نوشتهPeters, Max S. Ronald, Klaus D. Timmerhaus Ronald E. West [00] وجود دارد، برآورد شده است .
 مشاهده کرد. توانمی 00خلاصه آن را در  جدول 

 نیدرازیه دیتول ثابت گذاریسرمایه ثابت نهیهز :00 جدول

 ثابت تولید هیدرازین گذاریسرمایههزینه ثابت 

 ریال 0،944،444،444 زمین 

 ریال 04،004،444،444 سازیساختمان

 هزینه تجهیزات خریداری شده %34-9 دلار 90،000 ابزار دقیق و کنترل نصب شده

هزینه تجهیزات خریداری  % 94-04 دلار 040،004 کشیلوله
 شده

 دلار 0،400،044 تجهیزات

 دلار 00000,30 هزینه کاتالیست و فعال کننده
 

تن هیدرازین در سال در  044اشد، مواد اولیه برای تولید بمیی سالانه مهمترین هزینه، خرید مواد اولیه هاهزینهدر بخش 
و قیمت آن را با توجه به قیمت موجود در این مناطق برآورد شده است. همانطور که  ،ودشمیتهیه ایران از تولیدات داخلی و بازار چین 

در هر گذر شارژ  از آن % 0وند، و تنها شمیو احیا  بازیابی فراینددر که  ،و متیل اتیل کتون دو ترکیبی هستند استامیدقبلا اشاره شد، 
ی ثابت در نظر گرفته هاهزینهو هزینه میزان آنها در گذر اول جزو  ،یمت مقدار شارژ شده آن را در مواد اولیه حساب شدهلذا ق .رددگمی

ا آنه واد اولیه و قیمتآورده شده است. قیمت م 0در ضمیمه شده است. محاسبات استوکیومتری مربوط به مقدار مورد نیاز هر ماده اولیه 
 مشاهده کرد. 00در جدول  توانمیسالانه آن را در هرگذر و 
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 هیاول مواد متیق: 00 جدول

 قیمت مواد اولیه

 قیمت هر تن نام ماده
 )دلار(

[00]  ،[03] 

 منبع تامین
 

مقدار مصرف در 
بر   هر گذر

 حسب کیلوگرم

مقدار مصرف 
 سالانه تن

قیمت گذر اول 
 )دلار(

قیمت سال سالانه 
 )دلار(

 003039,39 00300,93 30,03 0000,40  0033,00 استامید

 30340,40 003,30 303,90 0000,00 ایران )داخلی( 040,04 آمونیاک

 09400 0000,00 90,30 3400,00 (چین ) خارجی 034 متیل اتیل کتون

هیدروژن 
 پراکسید

 00400,39 040,03 000,99 300,9 چین )خارجی( 000,00

که به صورت سالانه، ماهیانه باید خریداری شود. میزان مصرف  ،اشدبمییی هاهزینهمیزان مصرف یوتیلیتی از جمله دیگر 
میزان سالانه آن محاسبه و است،  تخمین زده شده Aspen Process Economics Analyzer افزارنرمبا استفاده از  فرایندیوتیلیتی در 

 ،. از انجایی که یکی از مناطق پیشنهادی برای طرح[00] اشدبمیشده است. هزینه یوتیلیتی بر اساس پتروشیمی مبین در عسلویه 
ی بخار را از تلیتی را از پیروشیمی فجر و حاین کارخانه را بنا کرد و یوتیدر ماهشهر،  توانمیبه همین منظور  اشد،بمیاستان خوزستان 

 یتی و هزینه آنها آورده شده است.میزان مصرف بوتیل ،03تا نیاز به تولید بخار نباشد. در جدول  ،خریداری کردمستقیما آنجا 

 یتیلیوتی متیق: 03 جدول

 قیمت یوتیلیتی

 واحد جریان یوتیلیتی

 

 قیمت سالانه )ریال( واحد قیمت قیمت نرخ جریان

 0،004،300،903,0 ریال/کیلووات 0900 030,900 کیلووات  برق

میلیون گالون بر  آب آب خنک کننده
 ساعت

 

 0،040،003،030,30 ریال/مترمکعب 0003 4,400

 0،304،400،004 ریال/تن 004093 4,00 کیلوپوند بر ساعت بخار بخار فشار پایین

 00،003،300،004 ریال/تن 004093 0,40 کیلوپوند بر ساعت بخار بخار فشار بالا

 0،930،003،004 ریال/تن 004093 0,00 کیلوپوند بر ساعت بخار بخار فشار متوسط

فته شده است. ریال در نظر گر 004،444برای هر کارگر غیر ماهر ساعتی  .اشدبمیهزینه کارگر  ی سالانه،هاهزینهاز دیگر 

 مشاهده کرد. توانمیرا  ان خلاصه ،00و در جدول  ،گر محاسبه شدهدر ادامه هزینه کار
Cost of Labor (COL): 

 NOL = (6.29 + 31.7P2 + 0.23Nnp)
0.5

    Nnp = ΣEquipment so  NOL = (6.29 + 31.7 ∗ 02 + 0.23 ∗

16)0.5 = 3.16 
 Number of operators: 
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 4.5*𝑁𝑂𝐿 = 4.5 ∗ 3.16 = 14.21  (𝑟𝑜𝑢𝑛𝑑𝑖𝑛𝑔 𝑢𝑝 𝑡𝑜 𝑡ℎ𝑒 𝑛𝑒𝑎𝑟𝑒𝑠𝑡 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑔𝑒𝑟 𝑦𝑖𝑒𝑙𝑑𝑠 15 𝑜𝑝𝑒𝑟𝑎𝑡𝑜𝑟𝑠) 

 کارگر نهیهز: 00 جدول

 هزینه کارگر

 00 تعداد یونیت ها

 0,00 تعداد کارگران در هر شیفت

 00,00 تعداد کارگران غیر ماهر

 03 تعداد کارگران غیر ماهر گرد شده

 دلار بر ساعت 0,00ریال بر ساعت یا  004،444 حقوق ساعتی کارگر

 دلار 00،000,90ریال یا  9،004،444،444 هزینه سالانه کارگر

 دلار بر ساعت 3,30 ینه کارگر در هر ساعتهز

 Plant کتاببا توجه به تخمینهایی که در ، و ساختمان، کارگران ماهر داری تجهیزاتی دیگر مانند حفظ و نگههاهزینه

Design and Economics for Chemical Engineers   نوشتهPeters, Max S. Ronald, Klaus D. Timmerhaus Ronald 

E. West مشاهده کرد. توانمی 03. خلاصه آن را در  جدول [00] وجود دارد، برآورد شده است 

 نیدرازیه دیتول سالانه یهاهزینه :03 جدول

 ی سالانه تولید هیدرازینهاهزینه

 دلار 000،300,03 مواد اولیه

 ریال 03،900،000،300 یوتیلیتی

 ریال 9،004،444،444 غیرماهر نیروی انسانی

 هزینه کارگر غیرماهر % 03 ریال 0،000،444،444 نیروی انسانی ماهر

 هزینه ساختمان % 0-0 ریال 040،944،444 تماناستهلاک ساخ

 هزینه خرید تجهیزات% 04-0 دلار 040،004 تعمیر ونگه داری تجهیزات

 : طرح کلی تولید هیدرازین09 جدول

 هیدرازین نام محصول

 تن در سال 044 ظرفیت پیشنهادی طرح

 .ن زدا در دیگ های بویلر، و..عامل دمنده، تصفیه آب و اکسیژ موارد کاربرد

کاتالیزور  مواد اولیه مصرف عمده
 استامید

متیل اتیل 
 کتون

هیدروژن 
 پراکسید

 آمونیاک

 303,90 000,99 030,00 030,00 میزان مصرف سالانه مواد اولیه  )تن(

 33 اشتغال زایی )نفر(

 033-1233 (2mزمین مورد نیاز )

 03 (2mاداری ) زیر بنا

 034 (2m)تولیدی 
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 044 (2mسوله تاسیسات )

 094 (2mانبار )

 33 (2mمحوطه )

 900،000,90 (3mآب ) میزان مصرف سالانه یوتیلیتی 

 04،000 بخار )تن(

 0،400،400,0 (KWبرق )

 0،000،400,30 ارزی )دلار( ثابت طرح گذاریسرمایه

 00،004 ریالی ) میلیون ریال(

 003،004,04 مجموع )میلیون ریال(

 استان خوزستان، استان کرمانشاه محل پیشنهادی اجرای پروژه

محاسبات  افزارنرمست. این استفاده شده ا 1کامفار افزارنرمبرای امکانسنجی و توجیه پذیری و قابل اجرا بودن یا نبودن پروژه از 
ای پروژه های صنعتی، کشاورزی، معدنی، زیربنایی و... یابی برالعات امکانسنجی و فرصتهای مالی و اقتصادی را برای مطو گزارش

ی هاینههز، نرخ تنزیل، زمانی، محصولات، واحد های پولی ریزیبرنامه، تعریف پروژه، افزارنرمی این هایاسانتر میسازد. مهمترین ورود
، برآورد ی مالیهایی آن نیز، بررسهای. خروجاشدبمیی تولید، برنامه فروش، سرمایه در گردش، و مالیات هاهزینه، گذاریسرمایهثابت 

ین ، تعیهاهزینهثابت، برآورد هزینه سالانه، برآورد سرمایه در گردش، برآورد کل سرمایه مورد نیاز، تحلیل درآمدها و  گذاریسرمایه
شت سرمایه، تعیین دوره بازگجریان خالص نقدی کل سرمایه، تعیین ارزش فعلی خالص، تعیین نرخ و دوره بازگشت داخلی کل سرمایه، 

ریال( در نظر  004،444برابر است با  دلار 0. در کامفار واحد پولی داخلی، ریال و واحد پول خارجی دلار )با نرخ تسعیر [3] اشدبمیو... 
که عبارت  0نرخ تنزیلاشد. بمی، نرخ تنزیل از اهمیت بسزایی برخوردار NPVبرای محاسبه شاخص گرفته شده است. در این بررسی، 

 ارزش قابل قبول برای سرمایه گذار طرح. در تحلیل های مالی برای حذف زمان در محاسبات،است از حداقل نرخ بازگشت سرمایه 
1)جریانات نقدی در سال های اینده توسط ضریب تنزیل  + 𝑖)𝑛  کهi  نرخ تنزیل وn  ود. در شمییل به ارزش روز تبداشد، بمیسال

زش اگر میزان نرخ تنزیل کمتر باشد، ار. [03] ندکمییل تبداشد که ارزش پول را در مقاطع مختلف زمانی بمیواقع یک استاندار مالی 
از زمان، مکان،  ید بود. این استاندارد مالی تابعاهنقدینگی بالا خواهد بود و برعکس اگر نرخ تنزیل بالا باشد، ارزش نقدینگی پایین خو

ه ارزی، نرخ بازده داخلی، و ریسک اعتباری نرخ تورم داخلی، نرخ بهر و صنعت خواهد بود که با توجه به شرایط کنونی، با لحاظ نمودن
 هایثابت، دو نرخ استهلاک و ارزش اسقاط دارای گذاریسرمایهی هاهزینههای برای ورودی. [03] در نظر گرفته شده است % 04ایران، 

اشد، که حتی در صورت نگهداری صحیح نیز اتفاق می افتد. بمیکاهش ارزش یک دارایی  ود. استهلاک به معنیشمیدر نظر گرفته 
در نظر گرفته شده است. نرخ ارزش اسقاط نیز تخمینی از میزان  % 04و برای تجهیزات و ماشین آلات،  % 3این نرخ برای ساختمان 

تخمین  % 04و برای ماشین آلات و تجهیزات  % 04ساختمان  ، برای% 044اشد. برای زمین بمیارزش هر دارایی پس از عمر مفید آن 
ود. هزینه ثابت نشاندهنده آنست که اگر حجم شمیی تولید دو درصد ثابت و متغیر در نظر گرفته هاهزینهی هایدر ورودزده شده است. 

ود. در شیمی تولید به سیستم تحمیل هاههزینبینی شده در برنامه کمتر باشد، چه میزان از د و فروش در یک سال از میزان پیشتولی
ار، ی مهم کامفهایاشد. یکی دیگر از ورودبمییانگر نوعی ریسک در پروژه واقع تاثیری در مقدار عددی شاخص های مالی ندارد، اما ب

د. مانند اشبمیتولید  ی جاری در یک دورههاهزینهاشد. یعنی میزان سرمایه مورد نیاز برای تامین مالی کلیه بمیسرمایه در گردش 
اشد، که در کشور ایران صنایعی که در شهرک های صنعتی بمیی دیگر، مالیات هایهزینه یوتیلیتی، کارگر، مواد اولیه، و... . از ورود

 .[09] مالیات بر درامد خواهند داشت % 04معافیت مالیاتی خواهند داشت و  %94فعالیت کنند، شامل 

                                                           
1 Comfar 
2 Discount Rate 
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 و اجرایی بودن پروژه ی کامفارهایخروج ل: تحلی7-0-2
 مشاهده کرد: 00در جدول  توانمینتایج بدست آمده از کامفار را  

 : نتایج بدست آمده از کامفار00 جدول

 واحد نتیجه 

 ریال 003،004،003،044 ثابت گذاریسرمایههزینه کل 

 ریال 00،000،000،900,40 سرمایه در گردش

 ریال 000،003،003،000 کل هزینه تولید

 ریال 000،334،444،444 درآمد فروش در سال اول

 ریال 000،003،444،444 درآمد در سال دوم

 ریال 090،344،444،444 درآمد در سالهای آینده

 ریال 033،003،003،930,43 % 04در نرخ تنزیل  NPVارزش فعلی خالص 

 سال 3,00 دیدوره بازگشت سرمایه عا

 سال 0,00 دوره بازگشت سرمایه متحرک

  % IRR 09,30نرخ بازده داخلی 

NPVاشد. برای محاسبه بمی 1، ارزش فعلی خالصبرای پذیرش طرحمهم و پرکاربرد های مالی اقتصادی  : یکی از شاخص
 تا گذاریسرمایههمان زمان شروع مانی )خروجی پروژه در یک بازه زاین شاخص باید جریان خالص نقدی یا جریان نقدی ورودی و 

آورده شود و جمع جبری آنها محاسبه  ،ال هستدر مقطع زمانی که معمولا زمان ح ل، با نرخ بازده قابل قبو(اشدبمیپایان عمر مفید 
 :[00]گردد. مشابه فرمول زیر 

N.P.V= ∑
𝐶𝐹𝑡

(1+𝐼)𝑡
𝑛
𝑡=1   ;  

N.P.V=ارزش خالص فعلی  

CFt= t جریان خالص نقدی در پایان سال  

t= تا پایان عمر مفید گذاریسرمایهتعداد سالها از    

I= نرخ بازده قابل قبول   

یرد. کاملا با حداکثرسازی ثروت سهام داران گمیارزش زمانی پول، و جریان نقدی در کل دوره را در نظر  این شاخص مالی،
اشد، و در صورت منفی بودن غیرقابل قبول بمیبدست آمده عددی مثبت باشد، طرح دارای بازده قابل قبولی  NPVاگر مطابقت دارد. 

ریال است. پس طرح  033،003،003،930دارای مقدار مثبت  ،% 04با نرخ تنزیل  تن هیدرازین در سال 044در طرح تولید  NPVاست. 
کاهش می یابد، و برای نرخ  NPVنشان داده شده است، با افزایش نرخ تنزیل، مقدار  0همانطور که در شکل قابل قبول بوده است. 

 منفی بوده و پروژه سوددهی نخواهد داشت. NPV،  % 00تنزیل بالای حدودا 

                                                           
1 Net Present Value 
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IRR: که معمولا  ،اشدبمیاشد. در واقع این نرخی بمی 1نرخ بازده داخلی ،یکی دیگر از شاخص های مالی برای پذیرش طرح
آن نرخ ارزش اشد که با بمی، نرخی آمده است نمودار، 0شکل میآورند. همانطور که در  NPVگران اقتصادی آن را به همراه تحلیل

در این شاخص مالی فرض بر آنست که جریان های نقدی هد. دمیرا نشان  گذاریسرمایهد نرخ واقعی سو ود، وشمیخالص فعلی صفر 
( MIRRدر این میان شاخص موثرتری به نام نرخ بازده داخلی تعدیل شده )وند. شمی گذاریسرمایهبا نرخ بازده داخلی خود طرح مجددا 

یرد. در این شاخص فرض بر گمیرودی را با خروجی برابر در نظر اشد که ارزش فعلی جریان نقدی وبمیوجود دارد، که نرخ تنزیلی 
برای طرحهای صنایع متوسط در معمولا . [00] ودشمی گذاریسرمایهاشد که جریان نقدی با نرخ هزینه سرمایه طرح مجدد بمیاین 

 % 09,30تن هیدرازین  044نرخ بازده داخلی محاسبه شده توسط کامفار برای پروژه تولید  اشد.بمیطرح قابل قبول  % 04-04زه با
 اشد.بمی

 

 ر حسب نرخ تنزیلی ب: نمودار خالص ارزش فعل0 شکل

PBP :ود که شمیاشد. به مدت زمانی گفته بمی 2برای امکانسنجی پروژه، مدت بازگشت سرمایهشاخص های مالی  از دیگر
اشد، تامین و بازگردانده شود. برای تعیین قابل بمیکل سرمایه از طریق درامد نقدی سالانه که شامل سود خالص، بهره و استهلاک 

وضعیت اقتصاد، و عملکرد مشابه آن در صنایع دیگر در نظر  قبول بودن سال بازگشت سرمایه باید از میزان حداکثری که بر اساس
سال  در دو 04. با توجه به شکل [3] اشدبمیسال  3-3ود، بررسی کرد. برای صنایع متوسط مدت دوره بازگشت سرمایه شمیگرفته 

 ، این مقداراشد، اما از نیمه اول سال چهارم بهره برداریبمیساخت و سه سال اول بهره برداری خالص جریانات نقدی تجمعی منفی 
ت مدت بازگشهمچنین در است. سال  0ت بازگشت سرمایه عادی مد، 04شکل  با توجه به نمودار اشد.بمیدر حال افزایش  مثبت و

در دو سال ساخت و چهار ،  00در نظر گرفته است. با توجه به نمودار شکل را ، ارزش زمانی پول برای بازگشت سرمایه سرمایه متحرک
اشد، اما از نیمه اول سال پنجم بهره برداری، این مقدار مثبت و در حال بمیسال اول بهره برداری خالص ارزش فعلی تجمعی منفی 

. پس اجرای این طرح با توجه به این شاخص نیز قابل اشدبمی ام3سرمایه متحرک در نیمه اول سال بازگشت  مدت اشد.بمیافزایش 
 اجرا است.

                                                           
1 Internal Rate of Return 
2 Normal Payback /Dynamic Payback 



   

00 

 

 
 یعاد هیسرما بازگشت دوره نمودار: 04 شکل

 
 متحرک هیسرما بازگشت دوره: 00 شکل 

ود که یکی شمیدر ان بررسی  گذاریسرمایههای اطمینان از توجیه پذیری پروژه، ریسک تحلیل حساسیت: به طور کلی برای
ردد گیماشد. در تحلیل حساسیت پارامترهای تاثیرگذار در نتایج را تغییر داده و مجددا محاسبات مالی انجام بمیاز انها تحلیل حساسیت 

مطمئنتر  گذاریهسرمایپذیری خارج نکند، ات انجام شده، پروژه را از توچیهتغییر تا نتایج بدست آمده با نتایج اولیه مقایسه شود. چنانچه
 ود.شمیانجام 

 ،عوامل تاثیرگذارنشاندهنده میزان حساسیت نرخ بازده داخلی به تغییر هر کدام از  : این آیتمIRRتحلیل حساسیت 
ی عملیاتی هاهزینهباید هر سه آیتم، ، 00در شکل  جه به نمودار آناشد. با توبمیی تولید و برنامه فروش هاهزینه ثابت، گذاریسرمایه
تن در سال هیدرازین تاثیر  044داخلی پروژه تولید  بازده چرا که هر سه بر نرخ ،ی ثابت، و درآمد فروش با دقت ارزیابی شودهایو دارای

مشخص  IRRافزایش و کاهش داده تا میزان تاثیر آنها بر  % 04به همین منظور در کامفار هر از این عوامل تاثیرگذار را تا  ذارند.گمی
ز در تحلیل یفی به دلیل آنکه در نتایج اولیه نرخ تورم به دلیل نوسانات بازار ایران در نظر گرفته نشده است، این موضوع نراز طگردد. 

 ردد.گمیها بررسی حساسیت و تغییر قیمت
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 04زان ی ثابت به میهایبا افزایش یا کاهش دارای % ،IRR  00,30و  03,40به ترتیب به  % 09,30پروژه از % 
 تغییر خواهد کرد. % 03تغییر خواهد کرد یعنی حدودا 

  04ی تولید به میزان هاهزینهبا افزایش یا کاهش % ،IRR  00,30و  00,00به ترتیب به  % 09,30پروژه از % 
 تغییر خواهد کرد. % 00,3تغییر خواهد کرد یعنی حدودا 

  04با افزایش یا کاهش برنامه فروش به میزان % ،IRR  تغییر  % 00,30و  % 00,00به ترتیب به  % 09,30پروژه از
 تغییر خواهد کرد. % 00,00خواهد کرد یعنی حدودا 

ود، تا شمیسه عامل موثر تغییر داده  نسبت به % 04: در این قسمت حساست پروژه را در نرخ تنزیل NPVتحلیل حساسیت 
 یزان ارزش فعلی خالص پروژه مجددا محاسبه گردد.م

 04ی ثابت به میزان هایبا افزایش یا کاهش دارای % ،NPV  ریال به ترتیب به  033،003،003،930,43پروژه از
 تغییر خواهد کرد. % 0,3یعنی حدودا ریال  304،030،033،009,30و ریال  004،030،094،300,34

  04ولید به میزان ی تهاهزینهبا افزایش یا کاهش % ،NPV  ریال به ترتیب به  033،003،003،930,43پروژه از
 تغییر خواهد کرد. % 00,44یعنی حدودا ریال  399،900،333،030,03و ریال  030،040،000،000,90

  04با افزایش یا کاهش برنامه فروش به میزان % ،NPV  ریال به ترتیب به  033،003،003،930,43پروژه از
 تغییر خواهد کرد. % 30,44ریال یعنی حدودا  009،003،390،394,00ریال و  300،400،004،400,44

 اشد:بمیبه صورت زیر  PBPهمچنین تغییرات  
 04ی ثابت به میزان هایبا افزایش یا کاهش دارای % ،PBP  0,04و  3,00سال به ترتیب به  3,00پروژه از عادی 

سال  3,30و  0,30سال به ترتیب به  0,00متحرک پروژه از  PBPو  تغییر خواهد کرد % 0,3سال یعنی حدودا 
 تغییر خواهد کرد. % 04یعنی حدودا 

  04ی تولید به میزان هاهزینهبا افزایش یا کاهش % ،PBP  سال  0,90و  3,30به ترتیب به  3,00پروژه از عادی
سال یعنی  3,33و  0,00ه ترتیب به سال ب 0,00متحرک پروژه از  PBPتغییر خواهد کرد و  % 9,9یعنی حدودا 

 تغییر خواهد کرد. % 00حدودا 

  04با افزایش یا کاهش برنامه فروش به میزان % ،PBP  سال یعنی  0,09و  0,03به ترتیب به  3,00عادی پروژه از
 03 سال یعنی حدودا 9,00و  3,00سال به ترتیب به  0,00متحرک پروژه از  PBPتغییر خواهد کرد و  % 03حدودا 

 اشد.بمیاین تغییر چشمگیری و  تغییر خواهد کرد %

بیشترین اشد. بمیپروژه همچنان مقداری مثبت  NPVهای انجام شده، مشاهده شد که با توجه به بررسی تحلیل حساسیت
رید مربوطه، هزینه خدر آیتم  هاهزینهن با بررسی و تغییر جداگانه هر یک از نیهمچ اشد.بمیتاثیرات مربوط به عامل برنامه فروش 

 ی عملیاتی بیشترین تاثیر را دارند.هاهزینهتجهیزات در دارایی ثابت، و هزینه خرید مواد اولیه در 
پذیری یهیرگذارترین عوامل بر توجبررسی دیگری که در تحلیل حساسیت مورد بررسی قرار گرفت، با توجه به مهمترین و تاث

 اشد. بمیرگذار یعنی هزینه خرید تجهیزات، هزینه خرید مواد اولیه، و برنامه فروش هر سه عامل تاثیهمزمان ، تغییر پروژه
 کاهش هزینه خرید مواد اولیه  % 04جهیزات و هزینه خرید ت  % 04نیم که کمیترین حالت فرض بینانهدر خوش

 900،003،300،990,40، % 04، در نرخ تنزیل NPVاست. در این صورت  برنامه فروش افزایش داشته %04و  داشته
 اشد.بمیام 0در سال  PBPو  %00,00دارای بازده  IRRریال، و 

  04و  داشتهکاهش هزینه خرید مواد اولیه  % 04هزینه خرید تجهیزات و   % 04نیم که کمیفرض دیگر حالت % 
ریال، و  000،303،000،309,00، % 04، در نرخ تنزیل NPVاست. در این صورت  برنامه فروش کاهش داشتههم 

IRR  و  % 00,33دارای بازدهPBP  اشد.بمیام 3در سال 
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  04و  داشتهافزایش هزینه خرید مواد اولیه  % 04هزینه خرید تجهیزات و   % 04نیم که کمیفرض دیگر حالت % 
ریال، و 000،330،094،000,09، % 04، در نرخ تنزیل NPVاست. در این صورت  داشته افزایش نیز برنامه فروش

IRR  و  % 04,03دارای بازدهPBP  اشد.بمیام 3در سال 

 داشته افزایشهزینه خرید مواد اولیه  % 04هزینه خرید تجهیزات و   % 04نیم که کمیفرض ترین حالت در بدبینانه 
ریال، 00،003،300،000,0، % 04، در نرخ تنزیل NPVاست. در این صورت  برنامه فروش کاهش داشته % 04و 
 اشد.بمیام 3در سال  PBPو  % 00,00بازده  دارای IRRو 

 

 
 بر حسب % تغییرات IRR: حساسیت 00 شکل
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 فصل پنجم

 و پیشنهادات گیری نتیجه     

وجه به اشد. با تبمیایران تروشیمی هدف از این رساله، بررسی امکانسنجی تولید یک مواد افزودنی انتخابی در صنعت پ 
 ولیه و قیمت محصول محاسبه گردید.قیمت مواد ار اساس بمیماده پتروشی 04د حدودا حاشیه سوای انجام شده در فصول قبل هبررسی

لیل به د برای مطالعات بازار انتخاب شدند. ماده هیدرازین هیدرازیندو ماده فورفورال و  و حاشیه سود بالا، ا توجه به اطلاعات موجودب
د حاشیه سوو همچنین دارا بودن   مصرف در صنایع مختلف و کاربرد زیاد، وجود بازار هدف برای صادرات، و...عدم وجود تولید داخلی، 

رای ی تولیدی موجود بهاتکنولوژیی هایبا بررس .مشخص گردید برای تحلیل فنی و مالی به عنوان ماده انتخابی، % 94-04حدودا 
 زیستمحیطادی و های اقتصتکنولوژی پراکسید با توجه به مزیت ،بایر کتازین، و پراکسید(اوره،  فرایندراشیگ، راشیگ اولین، هیدرازین )

 044ت، وارداآمار طرح تولید هیدرازین در ایران با توجه به عدم وجود تولید داخلی، و  برای مقدار ظرفیت پیشنهادی. شده استانتخاب 
ی احداث کارخانه نیز با توجه به عوامل موثر در آن مانند، دسترسی به های پیشنهادی براتن در سال در نظر گرفته شده است. محل

د اشد. برای تخمین سرمایه مورد نیاز ثابت، هزینه خریبمیمواد اولیه، یوتیلیتی، معافیت مالیاتی و... دو استان کرمانشاه و خوزستان 
 Aspen Process افزارنرمانجام شده و توسط  Hysys ارافزنرمدر  فراینداشد، که شبیه سازی بمی هاهزینهتجهیزات از مهمترین 

Economics Analyzer .برای ارزیابی پروژه از نظر  اشد.بمی دلار 0،400،044حدودا  ای هزینه قیمت تجهیزات برآورد شده است
ا توجه به ب تخمین زده شده است. (..، هزینه تولید، برنامه فروش، مالیات، و.گذاریسرمایههزینه ثابت کامفار) افزارنرملی، ورودیهای ما

ی تن هیدرازین در سال( عملی بوده و سودده 044کامفار، احداث این کارخانه )کارخانه تولید  امکانسنجی افزارنرمنتایج بدست آمده از 
 00،000،000،900,40ریال سرمایه ثابت، و  003،004،003،044نیاز به سال  00به مدت برداری خواهد داشت. این طرح برای بهره

نفر شود.  04حدودا  د موجب اشتغالتوانمیاین طرح اشد. بمیسال  0دوره ساخت این طرح دارد. همچنین ریال سرمایه در گردش 
، هددمیند و کارایی نهایی سرمایه را کمیکه درآمد و هزینه را متعادل  های مالی در این بررسی،  نرخ بازده داخلیمهمترین شاخص

 ند،کیمبرآورد در مقطع زمانی  با نرخ بازده قابل قبولکه ارزش فعلی تمام جریان های نقدی را در یک بازه زمانی  خالص ارزش فعلی
اخلی این طرح دارای نرخ بازده داشند. بمیشد، کمیو مدت بازگشت سرمایه یعنی تعداد سالهایی که برای بازگشت کل سرمایه طول 

همچین دوره اشد که رقم قابل قبولی است. بمیریال  033،003،003،930,43، % 04 تنزیل رخن در خالص فعلی ارزشو  % 09,30
اشد. بمیسال  3ه در آن ارزش زمانی پول در نظر گرفته شده است، تحرک کسال و دوره بازگشت سرمایه م 0بازگشت سرمایه عادی 

ج ارز از ودر نتیجه مانع خر ه و، بی نیاز کردوگران پرکاربرد ه افزودنیکشور را از نیاز واردات به این ماد توانمیبا ایجاد این کارخانه 
ادر صتوجه به قیمت بالای این محصول، اختلاف قیمت دلار و ریال و همینطور معافیت مالیاتی برای صادرات،  کشور شد. از طرفی با

ی انجام شده با افزایش هایدر بررس ود.شمیهمسایه، باعث ورود ارز به کشور کردن این محصول به بازارهای هدف در کشورهای 
وسانات در ایران در نظر در این بررسی، تورم به دلیل ن .ودشمیبیشتر  NPVشاخص های مالی تغییر کرده و میزان  % 04صادرات تا 
ی اولیه هامتتغییر قی، یردگمیقرار بررسی مورد های سرمایه در آن که ریسک ،ه است اما با توجه به تحلیل حساسیت کلیگرفته نشد

ت، و ی ثابهایدارای ی عملیاتی،هاهزینههای مالی به سه عامل تاثیرگذار، شاخصهمچنین مشاهده شد که بررسی شده است.  % 04 تا
همچنان پروژه  این وجودتغییر خواهند کرد اما با  PBP، و IRR ،NPVبا افزایش و کاهش این مقادیر، بستگی دارد، که  درآمد فروش

رنامه فروش بهای مالی، عامل بر شاخصکه بیشترین تاثیر  شدها، مشاهده پذیر خواهد بود. همچنین در بررسی تحلیل حساسیتهیوجت
 یهایدارای همچنین در. ندشاخص های مالی تغییرات بیشتری را داشت، اولیهبرآورد شده ی هاهزینهاز  % 04چرا که با تغییر  اشدبمی
حالت  همچنین در این بررسی چهار د.ندر عامل هزینه عملیاتی، خرید مواد اولیه بیشترین تاثیر را داردازی تجهیزات، انت، قیمت و راهثاب

 % 04برای تغییر هر سه عامل، )درآمد فروش، هزینه خرید و راه اندازی تجهیزات، و هزینه خرید مواد اولیه( در نظر گرفته شد که با 
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دهی نتیجه گرفت که برای رسیدن به سود توانمیبنابراین د و مشاهده گردید که پروژه سوددهی دارد. تغییر محاسبات مجدد انجام گیر
اری دانش فنی از خارج از کشور خریدکه اکثرا با توجه به بومی نبودن را کاهش داد، چرا بیشتر باید مقدار قیمت تجهیزات، مواد اولیه، 

برنامه فروش را تغییر داد چرا که با توجه به دلایل ذکر شده اگر بتوان سهم صادرات  نتوامیهمینطور اشد. بمیشده و با نرخ دلار 
به سوددهی بیشتری از پروژه دست یافت. چرا که هم اکنون سهم صادرات  توانمیمحصول را بالا برد و تولید داخلی را افزایش داد، 

  اشد.بمی % 00,34 تن در سال هیدرازین برابر با 044در برنامه فروش پروژه تولید 

 پیشنهادات

 دسته طبقه بندی کرد: پنجدر  توانمیرا  رددگمی ارائهبرای این رساله پیشنهاداتی که  

 بررسی روی ظرفیت های مالی و سوددهی پروژه تاثیر زیادی دارد، پس پیشنهاد نجایی که درآمد فروش بر روی شاخصاز ا

تا بتوان حجم بیشتری را صادر کرد و ارز بیشتری را وارد کشور نمود. با توجه  اشد،بمی صادرات تولیدی بیشتر و بازار هدف

اشد و حجم کم آن دارای قیمت بمیبه این موضوع که ماده هیدرازین از جمله مواد افزودنی مهم در صنعت پتروشیمی ایران 

معافیت صادرات از مالیات را دارد، و از بالایی هست، هم چنین دارای مواد اولیه ارزان قیمت بوده، و طبق قوانین موجود، 

اشد. به عنوان مثال اگر میزان بمیطرفی اختلاف نرخ دلار و ریال، همگی نمایانگر صرفه بسیار بالای صادرات هیدرازین 

و  IRR 04,39%ریال و  رNPV ،300،300،000،040,04افزایش یابد،  % 04صادرات از مقدار در نظر گرفته در این بررسی 

 اشد.بمیزمان بازگشت سرمایه متحرک حدودا یکسال زوردتر مدت 

  به  گذاریسرمایههزینه  % 04-3ود، و حدودا شمیاز کشورهای خارجی خریداری  فراینددانش فنی و لایسنس از آنجایی که

سازی گردد. بنابراین روی دانش فنی تولید هیدرازین، ردد که دانش فنی تولید، بومیگمی، لذا پیشنهاد [00] یردگمیآن تعلق 

سازی دانش فنی تولید و عرضه مواد اولیه و به خصوص بومیات در داخل ایران، روی دانش فنی تولید و عرضه تجهیز

طالعه و مدانش فنی تعمیر و نگهداری تجهیزات وارداتی سازی بومی ، ویدرازینتولید ه فرایندست استفاده شده در کاتالی

ی دانش بنیان هاشرکتود، واردات تجهیزات و مواد اولیه خارجی محدود گردد و شمیشود، چرا که باعث بیشتری بررسی 

 روی تولید و عرضه تجهیزات و مواد اولیه فعالیت کنند. 

  سنجی تولید هیدرازین در ایران بوده است، لذا پیشنهاد ای فرصتاین مطالعه صرفا امکانسنجی ابتدایی براز آنجایی که

ها یافت دقیق تکنولوژی پراکسید در پتنت PFDردد که بررسی و مطالعات دقیق تر انجام شود. چرا که در این رساله، گمی

همچنین انجام گیرد. آن   PFDتر فنی تولید هیدرازین وبیشتری روی تحلیل دقیق ردد که مطالعاتگمینشد، لذا پیشنهاد 

صورت گرفته که برای مطالعه دقیقتر از  افزارنرمر باشد، در این مطالعه، استعلام قیمت از طریق تبرآورد قیمتها دقیق

 ی سازنده قیمتها استعلام گردد، و... .هاشرکت

 ردد که مطالعه و بررسی گمیهای مالی، پیشنهاد ی ثابت روی شاخصهایبا توجه به تاثیر قیمت تجهیزات در عامل دارای

چرا . شود ررسیبتجهیزات صنعتی استوک برای طرح نیز  بررسی خریدهمچنین  خرید تجهیزات با قیمت پایینتر، انجام گیرد.

، NPVبه  توانمیهزینه تجهیزات را نسبت به هزینه برآورد شده در مقاله کاهش داد،  % 04اگر بتوان تا ها که طبق یافته

 .سال رسید PBP 3 و % IRR 00,00ریال و  300،003،000،003,00
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  با توجه به هدف این رساله که انتخاب و توصیه یک محصول از بین انبوهی از مواد شیمیایی متنوع بوده )و هدف تحلیل

فنی و  ود تحلیلشمید(، لذا توصیه شمیرا شامل ن گذاریسرمایهدقیق اقتصادی و بررسی همه مسایل مرتبط با تولید و 

  تری روی تولید این ماده صورت پذیرد. تصادی دقیقاق
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 (0ضمیمه فصل ششم )

 ی مورد استفاده در محاسبه حاشیه سودهاواکنش
در  (بر اساس قیمت مواد اولیه و قیمت محصول) ستفاده شده برای محاسبه حاشیه سود برخی از محصولات پتروشیمیای هاواکنش

 اشد:بمیفصل سوم  به صورت ذیل 

Ammonia: 

 𝐶𝐻4 + 𝐻2𝑂 ⟶ 3𝐻2 + 𝐶𝑂 

 3𝐻2 + 𝑁2 ⇆ 2𝑁𝐻3 

 2𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3 = 1 𝑚𝑜𝑙𝐶𝐻4 

 𝐵𝑎𝑠𝑖𝑐: 1 𝑡𝑜𝑛 𝑎𝑚𝑚𝑜𝑛𝑖𝑎 

 1 𝑡𝑜𝑛 𝐴𝑚𝑚𝑜𝑛𝑖𝑎 ∗
1000𝐾𝑔 𝑁𝐻3

1𝑡𝑜𝑛 𝑁𝐻3
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3

17𝐾𝑔 𝑁𝐻3
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝐶𝐻4

2𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3
∗

22.414 𝑁𝑚3𝐶𝐻4

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝐶𝐻4
∗

0.07 𝑈𝑆𝐷

1 𝑁𝑚3𝐶𝐻4
= 46.09 

 𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛: 470.01 − 46.09 = 423.92 

 % 𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛:
470.01−46.09

470.01
∗ 100 = 90.19% 

UREA: 

 2𝑁𝐻3 + 𝐶𝑂2 ⇆ 𝑁𝐻2𝐶𝑂𝑂𝑁𝐻4 

 𝑁𝐻2𝐶𝑂𝑂𝑁𝐻4 ⇆ 𝐻2𝑂 + 𝑁𝐻2𝐶𝑂𝑁𝐻2 

1mol 𝑁𝐻2𝐶𝑂𝑁𝐻2 ≅ 2 𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3 

Basic: 1ton Urea 

1ton Urea*
 1000𝐾𝑔𝑈𝑟𝑒𝑎

1𝑡𝑜𝑛𝑈𝑟𝑒𝑎
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑈𝑟𝑒𝑎

60𝐾𝑔 𝑈𝑟𝑒𝑎
∗

2𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑈𝑟𝑒𝑎
∗

17𝐾𝑔 𝑁𝐻3

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3
∗

1𝑡𝑜𝑛 𝑁𝐻3

1000𝐾𝑔
∗

𝑈𝑆𝐷

1𝑡𝑜𝑛
= 266.56 

 𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛:272.30-226.56=5.744881 

 % 𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛:
272.30−226.56

272.30
∗ 100 =2.11 % 

Nitric Acid: 

 4𝑁𝐻3 + 5𝑂2 ⟶ 4𝑁𝑂 + 6𝐻2𝑂 

 2𝑁𝑂 + 𝑂2 ⟶ 2𝑁𝑂2 

 3𝑁𝑂2 + 𝐻2𝑂 ⟶ 2𝐻𝑁𝑂3 + 𝑁𝑂 

 2𝑚𝑜𝑙 𝐻𝑁𝑂3 = 4𝑁𝐻3 

Basic: 1 ton Nitric acid 
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1ton 𝐻𝑁𝑂3 *
 1000𝑘𝑔 𝐻𝑁𝑂3

1𝑡𝑜𝑛 𝐻𝑁𝑂3
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝐻𝑁𝑂3

63.01𝐾𝑔 𝐻𝑁𝑂3
∗

4 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3

2 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝐻𝑁𝑂3
∗

17.03 𝐾𝑔 𝑁𝐻3

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3
∗

1𝑡𝑜𝑛  𝑁𝐻3

1000𝐾𝑔
∗

𝑈𝑆𝐷

1𝑡𝑜𝑛
= 254.0784 

𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛: 245.012-254.0784=-9.06641 

 % 𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛:
245.012−254.0784

245.012
∗ 100 =-3.70039 % 

Hydrazine: 

 2𝑁𝐻3 + 𝑁𝑎𝑂𝐶𝑙 ⟶ 𝐻2𝑁2𝐻2 + 𝑁𝑎𝐶𝑙 + 𝐻2𝑂 

 1𝑚𝑜𝑙 𝐻4𝑁2 = 2𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3 = 1𝑚𝑜𝑙 𝑁𝑎𝑂𝐶𝑙 

 Basic: 1ton hydrazine 

1ton 𝑁2𝐻4 *
 1000𝑘𝑔 𝑁2𝐻4

1𝑡𝑜𝑛 𝑁2𝐻4
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4

32.04 𝑁2𝐻4
∗

2 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3

1 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4
∗

17.03 𝐾𝑔 𝑁𝐻3

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3
∗

1𝑡𝑜𝑛  𝑁𝐻3

1000𝐾𝑔
∗

𝑈𝑆𝐷

1𝑡𝑜𝑛
+1ton 𝑁2𝐻4 

*
 1000𝑘𝑔 𝑁2𝐻4

1𝑡𝑜𝑛 𝑁2𝐻4
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4

32.04 𝑁2𝐻4
∗

1 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝑎𝑂𝐶𝑙

1 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4
∗

74.44 𝐾𝑔 𝑁𝑎𝑂𝐶𝑙

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝑎𝑂𝐶𝑙
∗

1𝑡𝑜𝑛  𝑁𝑎𝑂𝐶𝑙

1000𝐾𝑔
∗

𝑈𝑆𝐷

1𝑡𝑜𝑛
=654.0349 

𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛: 3375-654.0349= 2720.965 

% 𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛:
3375−654.0349

3375
∗ 100 =80.62119% 

 2𝑁𝐻3 + 2𝑁𝑎𝑂𝐻 + 𝐶𝑙2 ⟶ 𝐻2𝑁2𝐻2 + 2𝑁𝑎𝐶𝑙 + 2𝐻2𝑂 

 1𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4 = 2𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3 = 2𝑚𝑜𝑙 𝑁𝑎𝑂𝐻 = 1𝑚𝑜𝑙 𝐶𝑙2 

Basic: 1ton hydrazine 

1ton 𝑁2𝐻4 *
 1000𝑘𝑔 𝑁2𝐻4

1𝑡𝑜𝑛 𝑁2𝐻4
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4

32.04 𝑁2𝐻4
∗

2 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3

1 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4
∗

17.03 𝐾𝑔 𝑁𝐻3

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3
∗

1𝑡𝑜𝑛  𝑁𝐻3

1000𝐾𝑔
∗

𝑈𝑆𝐷

1𝑡𝑜𝑛
+1ton 𝑁2𝐻4 

*
 1000𝑘𝑔 𝑁2𝐻4

1𝑡𝑜𝑛 𝑁2𝐻4
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4

32.04 𝑁2𝐻4
∗

2 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝑎𝐻

1 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4
∗

39.997 𝐾𝑔 𝑁𝑎𝑂𝐻

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝑎𝑂𝐻
∗

1𝑡𝑜𝑛  𝑁𝑎𝑂𝐻

1000𝐾𝑔
∗

𝑈𝑆𝐷

1𝑡𝑜𝑛
+  1ton 𝑁2𝐻4  ∗

 1000𝑘𝑔 𝑁2𝐻4

1𝑡𝑜𝑛 𝑁2𝐻4
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4

32.04 𝑁2𝐻4
∗

1 𝐾𝑚𝑜𝑙𝐶𝑙2

1 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4
∗

 70.90𝐾𝑔 𝐶𝑙2

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝐶𝑙2
∗

1𝑡𝑜𝑛  𝐶𝑙2

1000𝐾𝑔
∗

𝑈𝑆𝐷

1𝑡𝑜𝑛
=1218.792 

𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛: 3375-1218.792=2156.208 

% 𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛:
3375−1218.792

3375
∗ 100 =63.88765% 

 

 2𝑁𝐻3 + 𝐻2𝑂2 ⟶ 𝑁2𝐻4 + 2𝐻2𝑂 

 1𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4 = 2𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3 = 1𝑚𝑜𝑙 𝐻2𝑂2 

Basic: 1ton hydrazine 

1ton 𝑁2𝐻4 *
 1000𝑘𝑔 𝑁2𝐻4

1𝑡𝑜𝑛 𝑁2𝐻4
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4

32.04 𝑁2𝐻4
∗

2 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3

1 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4
∗

17.03 𝐾𝑔 𝑁𝐻3

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝐻3
∗

1𝑡𝑜𝑛  𝑁𝐻3

1000𝐾𝑔
∗

𝑈𝑆𝐷

1𝑡𝑜𝑛
+1ton 𝑁2𝐻4 

*
 1000𝑘𝑔 𝑁2𝐻4

1𝑡𝑜𝑛 𝑁2𝐻4
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4

32.04 𝑁2𝐻4
∗

1 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝐻2𝑂2

1 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4
∗

34.01 𝐾𝑔 𝐻2𝑂2

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝐻2𝑂2
∗

1𝑡𝑜𝑛  𝐻2𝑂2

1000𝐾𝑔
∗

𝑈𝑆𝐷

1𝑡𝑜𝑛
=667.6504 

𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛: 3375-667.6504= 2707.35 

% 𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛:
3375−667.6504

3375
∗ 100 =80.21777% 
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 𝐻2𝑁𝐶𝑂𝑁𝐻2 + 𝑁𝑎𝑂𝐶𝑙 + 2𝑁𝑎𝑂𝐻 ⟶ 𝑁2𝐻4 + 𝑁𝑎𝐶𝑙 + 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 + 𝐻2𝑂 

1𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4 = 1𝑚𝑜𝑙 𝐻2𝑁𝐶𝑂𝑁𝐻2 = 1𝑚𝑜𝑙 𝑁𝑎𝑂𝐶𝑙 = 2 𝑚𝑜𝑙 𝑁𝑎𝑂𝐻 

1ton 𝑁2𝐻4 *
 1000𝑘𝑔 𝑁2𝐻4

1𝑡𝑜𝑛 𝑁2𝐻4
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4

32.04 𝑁2𝐻4
∗

1 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝐻2𝑁𝐶𝑂𝑁𝐻2

1 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4
∗

 60.06𝐾𝑔 𝐻2𝑁𝐶𝑂𝑁𝐻2

1𝐾𝑚𝑜𝑙𝐻2𝑁𝐶𝑂𝑁𝐻2
∗

1𝑡𝑜𝑛 𝐻2𝑁𝐶𝑂𝑁𝐻2

1000𝐾𝑔
∗

𝑈𝑆𝐷

1𝑡𝑜𝑛
+1ton 𝑁2𝐻4 *

 1000𝑘𝑔 𝑁2𝐻4

1𝑡𝑜𝑛 𝑁2𝐻4
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4

32.04 𝑁2𝐻4
∗

2 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝑎𝐻

1 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4
∗

39.997 𝐾𝑔 𝑁𝑎𝑂𝐻

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁𝑎𝑂𝐻
∗

1𝑡𝑜𝑛  𝑁𝑎𝑂𝐻

1000𝐾𝑔
∗

𝑈𝑆𝐷

1𝑡𝑜𝑛
+

 1ton 𝑁2𝐻4  ∗
 1000𝑘𝑔 𝑁2𝐻4

1𝑡𝑜𝑛 𝑁2𝐻4
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4

32.04 𝑁2𝐻4
∗

1 𝐾𝑚𝑜𝑙𝑁𝑎𝑂𝐶𝑙

1 𝐾𝑚𝑜𝑙 𝑁2𝐻4
∗ 74.44 ∗

1𝑡𝑜𝑛  𝑁𝑎𝑂𝐶𝑙

1000𝐾𝑔
∗

𝑈𝑆𝐷

1𝑡𝑜𝑛
= 1002.283 

𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛: 3375-1002.28=2372.717 

% 𝑀𝑎𝑟𝑔𝑖𝑛:
3375−1002.28

3375
∗ 100 =70.30272% 

Methanol:  

 𝐶𝐻4 +
1

2
𝑂2 ⟶ 2𝐶𝑂 + 2𝐻2 

 𝐶𝑂 + 2𝐻2 ⟶ 𝐶𝐻3𝑂𝐻 

Formaldehyde: 

 𝐶𝐻3𝑂𝐻 ⟶ 𝐶𝐻2𝑂 + 𝐻2 

 𝐶𝐻3𝑂𝐻 +
1

2
𝑂2 ⟶ 𝐶𝐻2𝑂 + 𝑂 

Ethanol Amine: 

 𝐶2𝐻4𝑂 + 𝑁𝐻3 ⟶ 𝐻𝑂𝐶𝐻2𝐶𝐻2𝑁𝐻2 

Urea Formaldehyde: 

 2𝑂𝐶(𝑁𝐻2)2 + 3𝐶𝐻2𝑂 ⟶ 𝑂𝐶𝑁𝐻2(𝑁𝐻𝐶𝐻2𝑂𝐻) + 𝑂𝐶(𝑁𝐻𝐶𝐻2𝑂𝐻)2  

Methyl chloride: 

 𝐶𝐻3𝑂𝐻 + 𝐻𝐶𝑙 ⟶ 𝐶𝐻3𝐶𝑙 + 𝐻2𝑂 

Acetic Acid: 

 𝐶𝐻3𝑂𝐻 + 𝐶𝑂 ⟶ 𝐶𝐻3𝐶𝑂𝑂𝐻    (Methanol carbonylation) 

2𝐶4𝐻10 + 5𝑂2 ⟶ 4𝐶𝐻3𝐶𝑂𝑂𝐻 + 2𝐻2𝑂       (Butane Oxidation) 

2𝐶𝐻3𝐶𝐻𝑂 + 𝑂2 ⟶ 2𝐶𝐻3𝐶𝑂2𝐻    (Acetaldehyde Oxidation) 

 𝐶2𝐻4 + 𝑂2 ⟶ 𝐶𝐻3𝐶𝑂2𝐻          (Ethylene Oxidation) 

Acrylonitrile: 

 2𝐶𝐻3𝐶𝐻𝐶𝐻2 + 2𝑁𝐻3 + 3𝑂2 ⟶ 2𝐶𝐻2𝐶𝐻𝐶𝑁 + 6𝐻2𝑂 

Ethanol: 

 𝐶2𝐻4 + 𝐻2𝑂 ⟶ 𝐶𝐻3𝐶𝐻2𝑂𝐻 
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Methyl Ethyl Ketone: 

 𝐶𝐻2𝐶𝐻𝐶𝐻2𝐶𝐻3 +
1

2
𝑂2 ⟶ 𝐶𝐻3𝐶𝑂𝐶𝐻2𝐶𝐻3 

Formic Acid: 

 𝐶𝐻3𝑂𝐻 + 𝐶𝑂 ⟶ 𝐻𝐶𝑂2𝐶𝐻3 

 𝐻𝐶𝑂2𝐶𝐻3 + 𝐻2𝑂 ⟶ 𝐻𝐶𝑂𝑂𝐻 + 𝐶𝐻3𝑂𝐻 

Dimethyl Terephthalate: 

 𝐶8𝐻6𝑂4 + 2𝐶𝐻3𝑂𝐻 ⟶ 𝐶10𝐻10𝑂4 + 2𝐻2𝑂 

Dimethyl carbonate: 

 𝑁2𝐻4𝐶𝑂 + 2𝐶𝐻3𝑂𝐻 ⟶ 𝐶(𝐶𝐻3𝑂)2𝑂 + 2𝑁𝐻3 

Methyl acetate: 

 𝐶𝐻3𝑂𝐻 + 𝐶𝐻3𝐶𝑂𝑂𝐻 ⟶ 𝐶𝐻3𝐶𝑂𝑂𝐶𝐻3 + 𝐻2𝑂 

Vinyl Acetate: 

 𝐶2𝐻4 + 𝐶2𝐻4𝑂2 +
1

2
𝑂2 ⟶ 𝐶4𝐻6𝑂2 + 𝐻2𝑂 

Acetic Anhydride: 

 𝐶𝐻3𝐶𝑂𝑂𝐻 ⟶ 𝐶𝐻2𝐶𝑂 + 𝐻2𝑂  so  CH2 CO + CH3COOH ⟶ CH3COOCOCH3 

  CH3CO2CH3 + CO ⟶ (CH3CO)2O 

 Furfural: 

 𝐶5𝐻10𝑂5 ⟶ 𝐶5𝐻4𝑂2 + 3𝐻2𝑂 

Ethylbenzene: 

 𝐶6𝐻6 + 𝐶2𝐻4 ⟶ 𝐶6𝐻5𝐶𝐻2𝐶𝐻3 

Styrene: 

 𝐶6𝐻5𝐶𝐻2𝐶𝐻3 ⟶ 𝐶8𝐻8 + 𝐻2 

Trimethylamine: 

 𝐶𝐻3𝑂𝐻 + 𝑁𝐻3 ⟶ 𝐶𝐻3𝑁𝐻2 + 𝐻2𝑂 so 𝐻3𝑂𝐻 + 𝐶𝐻3𝑁𝐻2 ⟶ (𝐶𝐻3)2𝑁𝐻 + 𝐻2𝑂 𝑠𝑜  𝐶𝐻3𝑂𝐻 +
(𝐶𝐻3)2𝑁𝐻 ⟶ (𝐶𝐻3)3𝑁 + 𝐻2𝑂 

Acrylic Acid: 

 2𝐶3𝐻6 + 3𝑂2 ⟶ 2𝐶𝐻2𝐶𝐻𝐶𝑁 + 2𝐻2𝑂 

Ethylene: 

 𝐶𝐻3𝐶𝐻3 ⟶ 𝐶𝐻2𝐶𝐻2 + 𝐻2 
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Isopropanol: 

 𝐶𝐻3𝐶𝐻𝐶𝐻2 + 𝐻2 𝑂 ⟶ 𝐶𝐻3𝐶𝐻𝑂𝐻𝐶𝐻3 

Propylene: 

 𝐶𝐻3𝐶𝐻3𝐶𝐻3 ⟶ 𝐶𝐻3𝐶𝐻𝐶𝐻2 + 𝐻2 

Maleic Anhydride: 

 2𝐶4𝐻10 + 7𝑂2 ⟶ 2𝐶4𝐻4𝑂3 + 8𝐻2𝑂 

 𝐶𝐻3𝐶𝐻𝐶𝐻𝐶𝐻3 + 3𝑂2 ⟶ 𝐶4𝐻4𝑂3 + 3𝐻2𝑂 

1,3-Butadiene: 

 𝐶4𝐻10 ⟶ 𝐶𝐻2𝐶𝐻𝐶𝐻𝐶𝐻2 + 2𝐻2 

Black Carbon: 

 𝐶𝐻4 + 2𝑂2 ⟶ 𝐶𝑂2 + 2𝐻2𝑂  

 𝐶𝐻4 ⟶ 𝐶 + 2𝐻2 

Sulfuric acid: 

 𝑆 + 𝑂2 ⟶ 𝑆𝑂2 

 2𝑆𝑂2 + 𝑂2 ⇆ 2𝑆𝑂3 

 𝐻2𝑆𝑂4 + 𝑆𝑂3 ⟶ 𝐻2𝑆2𝑂7 

 𝐻2𝑆2𝑂7 + 𝐻2𝑂 ⟶ 2𝐻2𝑆𝑂4 

Phosphoric acid: 

 𝐶𝑎5(𝑃𝑂4)3𝑂𝐻 + 5𝐻2𝑆𝑂4 ⟶ 3𝐻3𝑃𝑂4 + 5𝐶𝑎𝑆𝑂4 + 𝐻2𝑂 

Di ammonium Phosphate: 

 𝑁𝐻3 + 𝑁𝐻4𝐻2𝑃𝑂4 ⟶ (𝑁𝐻4)2𝐻𝑃𝑂4 

Acetylene: 

 6𝐶𝐻4 + 𝑂2 ⟶ 2𝐶𝑂 + 10𝐻2 + 2𝐶2𝐻2 

  𝐶2𝐶𝑎 + 2𝐻2𝑂 ⟶ 2𝐶2𝐻2 + 𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 

Hydrogen Cyanide: 

 𝐶𝐻4 + 𝑁𝐻3 ⟶ 𝐻𝐶𝑁 + 3𝐻2 

 𝑁𝐻3 + 𝐶𝐻3 + 𝑂2 ⟶ 𝐻𝐶𝑁 + 3𝐻2𝑂 

Vinyl Chloride: 

 𝐶2𝐻2 + 𝐻𝐶𝑙 ⟶ 𝐶𝐻2𝐶𝐻𝐶𝑙 

 𝐶2𝐻4 + 𝐶𝑙2 ⟶ 𝐶𝑙𝐶𝐻2𝐶𝐻2𝐶𝑙 ⟶ 𝐶𝐻2𝐶𝐻𝐶𝑙 + 𝐻𝐶𝑙 
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Hydrogen Peroxide: 

 2𝐶𝐻3𝐶𝐻𝑂𝐻𝐶𝐻3 + 𝑂2 ⟶ 2𝐶𝐻3𝐶𝑂𝐶𝐻3 + 𝐻2𝑂2 

2 − 𝑒𝑡ℎ𝑦𝑎𝑛𝑡ℎ𝑒𝑟𝑎𝑞𝑢𝑖𝑛𝑜𝑛𝑒 + 𝐻2 ⟶  2 − 𝑒𝑡ℎ𝑦𝑎𝑛𝑡ℎ𝑒𝑟𝑎𝑞𝑢𝑖𝑛𝑜𝑙 + 𝑂2

⟶  2 − 𝑒𝑡ℎ𝑦𝑎𝑛𝑡ℎ𝑒𝑟𝑎𝑞𝑢𝑖𝑛𝑜𝑛𝑒 + 𝐻2𝑂2 

Acetone: 

 2𝐶𝐻3𝐶𝐻𝑂𝐻𝐶𝐻3 + 𝑂2 ⟶ 2𝐶𝐻3𝐶𝑂𝐶𝐻3 + 𝐻2𝑂2 

 𝐶9𝐻12 + 𝑂2 ⟶ 𝐶6𝐻5𝑂𝐻 + 𝐶𝐻3𝐶𝑂𝐶𝐻3 

Benzene: 

 𝐶6𝐻5𝐶𝐻3 + 𝐻2 ⟶ 𝐶6𝐻6 + 𝐶𝐻4 

 2𝐶6𝐻5𝐶𝐻3 ⟶ 𝐶6𝐻6 + 𝐶8𝐻10 

Xylene: 

  2𝐶6𝐻5𝐶𝐻3 ⟶ 𝐶6𝐻6 + 𝐶8𝐻10 

 𝐶6𝐻5𝐶𝐻3 + 𝐶𝐻3𝑂𝐻 ⟶ 𝐶8𝐻10 

Aniline: 

 𝐶6𝐻5𝑁𝑂2 + 3𝐻2 ⟶ 𝐶6𝐻5𝑁𝐻2 + 2𝐻2𝑂 

 𝐶6𝐻5𝐶𝑙 + 2𝑁𝐻3 ⟶ 𝐶6𝐻5𝑁𝐻2 + 𝑁𝐻4𝐶𝑙 

 𝐶6𝐻5𝑂𝐻 + 𝑁𝐻3 ⟶ 𝐶6𝐻5𝑁𝐻2 + 𝐻2𝑂 
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 (2ضمیمه فصل هفتم )

 ی تولید برخی از محصولات پتروشیمیهاتکنولوژی
 ردد.گیمپرداخته شده است که در این ضمیمه ارائه  ی تولید برخی از محصولات پتروشیمی پر مصرفهاتکنولوژیبررسی به    

 : متانول0-7
اشد که دارای یک اتم کربن، یک اتم اکسیژن و چهار اتم بمیترکیبات متانول ساده ترین نوع الکل در مقایسه با دیگر 

صول ترین محاشد. یکی از پرکاربردبمیاشد. این ترکیب قابل اشتعال، بدون طعم و مزه و رنگ اما دارای بو بمی OH)3(CHاکسیژن 
ود. نخستین شیمطبیعی، ذغال سنگ، چوب و... تولید اشد. این ماده یک سوخت الکلی بوده که از مواد اولیه گاز بمیالادستی بمیپتروشی

از تقطیر چوب بدست آمد اما بعدها این محصول پتروشیمی توسط گاز سنتز تولید شد. تاکنون برای تولید متانول  0000بار در سال 
به عنوان سوخت، به آن  از های تولید آن میپردازیم.شش تکنولوژی وجود دارد که در ادامه توضیح مختصری درباره هر یک از روش

 اشد. از این رو در بسیاری از صنایع از جمله نساجی، بسته بندی، داروسازی،بمیعنوان یک ماده اولیه برای تولید محصولات پایین دستی 
 MTBEر، تند. مهمترین محصولات بدست امده از متانول عبارتند از: فرمالدهید، استیک اسید، دی متیل اکمیو... نقش مهمی را ایفا 

شد. که به ابمییکی از بخشهای اصلی و مهم در تولید متانول، تولید گاز سنتز از متان . ...به جهت بالا بردن عدد اکتان در بنزین و
اشد. انتخاب بیمترکیبی ریفرمینگ بخار و ریفرمینگ اتو ترمال  فرایندروشهای مختلفی از جمله، ریفرمینگ بخار، ریفرمینگ اتو ترمال، 

ریفرمینگ بخار   0344MTPDود. برای ظرفیت حدود شمییک از این روشها بسته به مقیاس عملیاتی و ظرفیت تولید انتخاب  هر
، ریفرمینگ ترکیبی یا مرحله ای که در آن، فرمینگ اولیه MTPD 3444-0344و برای ظرفیت بین ، اشدبمیمناسب و ارزان قیمت 

ه شدن اکسیژن به جهت کاهش نسبت آب به کربن در این ریفرمینگ اولیه است. برای دیمد فرمینگ بخار است ولی فرمینگ ثانویه از
ر این د هاتکنولوژیتری نسبت به دیگر ود که دارای هزینه مناسبشمیای استفاده از تکنولوژی  3444MTPDظرفیت های بالای 

 ود. به طور کلی روش تولید متانول شامل چهار مرحلهشمیاشد چرا که از تکنولوژی ترکیبی برای این ظرفیت استفاده بمیظرفیت 
سازی خوراک ورودی، مرحله دوم ریفرمینگ بخار یعنی واکنش گاز طبیعی با بخار آب به جهت اشد. مرحله اول مرحله خالصبمی

آمده توسط  بدست لسازی محصوس متانول مایع، مرحله چهارم خالصتشکیل گاز طبیعی، مرحله سوم ستنز و تولید گاز متانول و سپ
به برای افزایش تولید بیشتر آن،   (0ود: شمیی تولید متانول بر روی دو عامل تمرکز هاتکنولوژیای بهبود بر .[00] عمل تقطیر است

 های جدید در بخش سنتز متانول ازراکتورطراحی  (0تر هستند و در برابر مسمومیت مقاوم تر هستند اسطه سنتز کاتالیستهایی که فعالو
ی هاکنولوژیترابر سولفوریک اسید است. که البته در حال حاضر روش گران قیمتی است. سوپر اسیدها که قدرتشان چندین میلیون ب

 :[044] اشدبمیدرآمده که به ترتیب زیر  به صورت لایسنس هاشرکتتولید متانول توسط برخی از 
 ( JM & DPT ) mattey Johnson & technology process Davy  
 UHDE  
 Lurgi  
 Co Engineering TOYO  
 Topsoe Haldor 
 SA CASALE 
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 تکنولوژی لورگی :0-0-7
 Liquide Airاشد و زیر نظر شرکت بمیی آلمانی هاشرکتی لایسنسور شرکت لورگی، یکی از هاشرکتیکی از مهمترین 

زرگ و اشد که گاز طبیعی را به متانول در مقیاسی ببمیی جدید شرکت لورگی هایفناورند. تکنولوژی مگامتانول یکی از کمیفعالیت 
 هد:دمیرا نشان  فرایندند. شکل زیر نمایی از کمیای کم تبدیل هزینه

خوراک  گفت تا حدودی توانمیود، و شمیاشد گوگردزدایی بمیلورگی پس از اینکه جریان خوراک که گاز طبیعی  فراینددر 
در دمای  ود وشمیود، یک بخش از جریان ورودی جدا شده و به سمت ریفرمینگ اولیه که ریفرمینگ بخار است، فرستاده شمیخالص 

ده هد. سپس گاز ریفرمینگ شده با جریان گاز بای پس شدمیرخ  هاواکنشفتد و اپایین و فشاری نسبتاً بالا عمل ریفرمینگ اتفاق می
اشد و در واقع بمیبر روی فرمینگ اولیه  bypassاین این تکنولوژی وجود جریان  . یکی از نکات مثبتودشمیاتوترمال  راکتوروارد 
متر و های دیگر بسیار کفرایندبخش کمتری از خوارک وارد ریفرمینگ شده که در این حالت مصرف بخار در مقایسه با گفت  توانمی

مل یک سنتز متانول در این تکنولوژی شا راکتورود. شمیسپس جریان وارد مرحله سوم تولید متانول، یعنی بخش سنتز  بهینه است.
از  راکتورنید،  جریان خروج کمیاشد. همانطور که در شکل کلی این تکنولوژی مشاهده بمی Cooled Gasو  Cooled Water راکتور

Cooled Water  راکتورمستقیماً به Cooled Gas  گرم شده میرودان گاز خوراک به سمت تیوبهای پیشود و در این جریشمیفرستاده 
د توانمید که اشبمی سنتز له در بخشحمر همانطور که بیان شد دارای دو ندفرایود. این شمیو سپس مرحله ثانی از واکنش سنتز انجام 

 در حالت معمول برای سنتز متانول)بالا برد. بنابراین نسبت جریان برگشتی کمتری را دارد.  ( را در یک گذر% 94درصد تبدیل )حدود 
یجه با دو مرحله شدن بخش سنتز علاوه بر تولید درصد در نت (اشد.بمی Cooled Water راکتورله وجود دارد، که فقط حتنها یک مر

هیم خوا حذف تعدادی از پیش گرمکن های خوراک، صرفه جویی در انرژی و تجهیزاتیاولیه،  راکتوربالا، کاهش حجم کاتالیست در 
های راکتورمایی از در شکل ن اشد.بمیبه صرفه  هاتکنولوژیچرا که به دلیل کاهش جریان برگشتی این تکنولوژی نسبت به سایر  داشت،

سط کاتالیزور هایی است که تودارای پوسته راکتوریک  -خنک کننده گاز لورگی راکتور-اولیه،  راکتورنید، در کمیبخش سنتز را مشاهده 
توسط آب  اکاتالیزور در تیوبهای عمودی ثابت قرار گرفته است و آنه -خنک کننده آب لورگی راکتور-ثانی،  راکتورپر شده است، و 

بالایی است و کاتالیزور از  هد بنابراین واکنش دارای تبدیلدمیرخ  همدمادر شرایط  راکتورجوش احاطه شده اند. واکنش در این 
 .[044]، [040] های درجه حرارت بالا در امان استآسیب

 
 Lurgi  شرکت Cooled-gas و Cooled-water اکتور :00 شکل
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 Lurgi شرکت متانول دیتول فرایند یکل ینما :00 شکل

 3444است. کل هزینه نصب شده برای طرحی با ظرفیت   GJ/metric ton 04  میزان مصرف انرژی برای این طرح ، حدود
MTPD  [040] میلیون دلار است. البته بستگی به مکان اجرای طرح نیز دارد 034در حدود. 

 Uhdeتکنولوژی : 2-0-7
اشد که تولید متانول را با استفاده از بمی  Undeهای صنعتی تولید متانول، شرکتی طراحی واحدهاشرکتیکی دیگر از 

فیتهای کمتر از بار طراحی کرده است. طراحی این لایسنس برای ظر 34ریفرمینگ بخار و سنتز فشار پایین حدودا  فناوری
0344MTPD  مهمترین ویژگی این طراحی  اشد و به همین جهت استفاده از ریفرمینگ اتوترمال صرفه اقتصادی ندارد.بمی

، و حتی نفتای سنگین باشد. در شکل زیر نمای LPGد گاز طبیعی، توانمیاشد که بمیپذیری آن در انتخاب خوراک ورودی انعطاف
وسته و لوله ایزوترم که از نوع پ راکتوراست، یکی  راکتورنید. بخش سنتز متانول این تکنولوژی شامل دو کمیه کلی از قرایند را مشاهد

اشد که بمی آدیاباتیک راکتوربعدی  راکتوراشد. بمیاشد و کاتالیست سنتز در داخل تیوبها قرار دارد و آب در پوسته در حال جریان بمی
 [044]د وشیمیرد و خنک کنندگی آن توسط تزریق گاز سرد انجام گمیدر آن تولید بخار صورت ن و استدارای یک بستر کاتالیستی 

[040]. 

 Haldor Topsoeتکنولوژی : 3-0-7
نتز مورد س راکتورهمانطور که قبلا نیز به آن اشاره شد، در تولید متانول تمرکز بر روی دو عامل، نوع کاتالیست استفاده شده و 

اشد. شرکت تاپسو در جهت تولید کردن کاتالیستهای جدید برای تولید متانول فعالیت دارد. این شرکت در بخش سنتر بمیاستفاده 
 ند:کمیمتانول با توجه به ظرفیت تولید سه روش را عنوان 

 اشد. بمیتن در روز  0344برای ظرفیتهای کمتر از 0 ریفرمینگ تک مرحله ای شامل ریفرمینگ بخار .0
 

 

                                                           
1 Steam Reformer 
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 Uhde شرکت متانول دیتول فرایند یکل ینما: 03 شکل

 
 Uhde شرکت متانول سنتز کتوررا نوع دو :00 شکل

 

تن در روز استفاده 0344، برای تولید ظرفیت های بالای  0الریفرمینگ دو مرحله ای که شامل ریفرمینگ بخار و ریفر مینگ اتوترم .0
 ود.شمی

ار ریفرمینگ بسیاشد چرا که هزینه ریفرمینگ بخار نسبت به این بمیتن در روز  0344ریفرمینگ اتو ترمال برای تولید ظرفیت بالای  .0
 ود. شمیبالا 

 اشد.بیمدو مرحله ای یعنی هم ریفرمینگ بخار و هم ریفرمینگ اتوترمال  فرایندمتداول تاپسو برای تولید متانول، استفاده از  فرایند
 

                                                           
1 Steam Reformer +ATR Reformer   
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 Tapsoe شرکت متانول دیتول مرسوم فرایند :03 شکل

اتوترمال  راکتور ریفرمینگ دو مرحله ای خود به کار گرفته که در این تکنولوژی فقط ازجدیدی را در  فرایندشرکت تاپسو یک 
ود، استفاده کرده است. جالب است بدانید که در این روش شمیکه باعث پیش گرم شدن خوراک ورودی   Heater firedبه همراه یک 

و حذف ریفرمینگ بخار، تامین این  0اما با وجود واحد جدا کننده هوااشد بمیاتوترمال بسیار هزینه بر  راکتورمهیا ساختن اکسیژن برای 
 راکتورد اشد که مرکز اصلی آن وجوبمیوجود لوپ سنتز متانول  فرایندمیزان اکسیژن جبران شده است. یکی از مهمترین بخشهای این 

0RWB ست که در ا کاتالیستهایی دارای  راکتور، ش سنتز متانولخدر ب اشد که در شکل هم نمایی از آن نشان داده شده است.بمی
ه جهت  ب راکتورود، در درام بخار شمیتولید  راکتورتیوب قرار دارد و آب در حال جوشیدن در پوسته قرار گرفته است. بخاری که در این 

بصورت  تورراکاز چند  تر نیزلایرد. برای ظرفیت های باگمیمورد استفاده قرار  فرایندمصرف در توربین بخار و مصرف بعنوان بخار در 
 است لوله و پوسته حرارتی مبدل BWRفراهم کرده است.  اطیف گسترده ای از کاتالیستها ر فناوری. این کرداستفاده  توانمی موازی

 با .یردگمی صورت پوسته قسمت در جوش آب تأمین با کردن خنک .است شده نصب لوله قسمت در کاتالیزورها اصولی طور به که
 و رسورهاکمپ برای دتوانمی شده تولید همچنین بخار .ودشمی بهینه و کنترل واکنش دمای ، گردش در جوش حال در آب فشار کنترل
 بالایی تبدیل ، شده کاتالیزور نصب مقدار به نسبت و است همدما تقریباً راکتور نوع این .شود استفاده تقطیر بخار عنوان به متعاقباً

بخش خالص سازی .  [040]، [044] باشد ℃ 004 -004 بین است ممکن و دارد بستگی راکتور کارایی دمای به اکنشو میزان .ندکمی
 ی دیگر است.هاتکنولوژیمتانول نیز همانند سایر 

 Johnson – Mattheyتکنولوژی : 0-0-7
نند. این شرکت کمیاشد، که بیش از نیمی از واحدهای تولید متانول در دنیا از این تکنولوژی استفاده بمیرکت انگلیسی شیک 

 اشد: بمیند که به صورت زیر کمیبرای سنتز گاز از سه روش استفاده 
 ود.(شمیریفرمینگ بخار ، از اشتعال سوخت در مشعل ها تهیه ) گرمای مورد نیاز برای واکنش  ریفرمینگ بخار .0

                                                           
1 ASU 
2 Reactor Water Boiling 
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 Tapsoe شرکت متانول دیتول دیجد فرایند  :09 شکل

 
 Johnson-Matthey شرکت Steam reforming روش اساس بر تولید فرایند: 00شکل 

 ردد .(گمییفرمینگ بخار توسط مشعلها تأمین در این روش نیز گرمای مورد نیاز واکنش در ر) ریفرمینگ ترکیبی .0

 
 Johnson-Matthey شرکت combine reforming روش اساس بر متانول دیتول فرایند: 00 شکل

 

0. thermal-, Auto 0Reforming GHR 

 
 Matthey-Johnson شرکت ATR-GHR روش اساس بر متانول دیتول فرایند :04 شکل

خوراک بعد از گوگرد زدایی با بخار اشباع   ود.شمیو اتوترمال استفاده  Gas Heater Reforming راکتوردر روش سوم از دو 
در داخل تیوبها قرار گرفته اند. مقداری از گاز سنتز  راکتورشده، کاتالیستها در این  GHR راکتورود. سپس مخلوط گاز و بخار وارد شمی

شده و احتراق  ATR راکتوربعد از مخلوط شدن با اکسیژن وارد  GHR راکتورخروجی از  ود اما همچنان متان وجود دارد. شمیتولید 
ان ند. در پایکمیتامین  راکتوری ریفرمینگ را در هر دو هاواکنشگرمای مورد نیاز برای  ،انرژی بدست امده از احتراق . یردگمیصورت 

                                                           
1 Gas heated Reforming 
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ر زیر د فرایندو جریان  راکتوراشد. شکل هر دو بمیلید شده است و جریان خروجی آماده ورود به مرحله سنتز این مرحله گاز سنتز تو
 :[044]، [043] داده شده استنشان 

 
 Matthey-Johnson شرکت ATR-GHR یهاراکتور از یینما :00 شکل

را معرفی کرده است که به اختصار هر یک را توضیح  راکتورسه  Johnson – Mattheyدر بخش سنتز متانول، شرکت 
 خواهیم داد:

0. Converter Cooled – Tube : وارد شده و در داخل راکتوراشد که جریان خروجی از بخش ریفرمینگ از پایین بمی راکتورشامل یک 
ود. سپس ورودی گرم شده از بالا خارج شده و با حرکت به سمت پایین از داخل پوسته شمیتیوبها به سمت بالا حرکت کرده و گرم 

 .[044] ودشمیو متانول خام تولید  یردگمیصورت  هاواکنش ند وکمیکه یک بستر کاتالیستی هست، عبور  راکتور

0. Converter Raising Steam Flow – Radial اشد که کاتالیست ها در پوسته و بخار در داخل تیوب ها بمی: دارای جریان شعاعی
وجود دارد،  رراکتویک لوله منشعب مشبک که در مرکز سطح مقطع  بهود و سپس شمی راکتور. گاز ورودی از پایین وارد ندقرار گرفته ا

 اکتوررود . آب از درام بخار از پایین وارد شمیبک بصورت شعاعی وارد بستر کاتالیست ود . جریان گاز با عبور از دیواره مششمیوارد 
ود. در شیمند. دمای واکنش با تغییر فشار بخار داخل تیوب ها و درام بخار کنترل کمیحرکت  راکتورشده و با عبور از تیوبها به بالای 

 .[044] رددگمیده و سپس به درام بخار بازاثر گرما بخشی از آب بخار ش

0. Converter Raising Steam Flow -Axial:   یست ها در داخل تیوبها قرار دارند و آب جوش در پوسته کاتال راکتوردر این نوع
 .[044] یوب های حاوی کاتالیست زیاد باشدباید ضخامت ت راکتورجریان دارد. در این 
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 Matthey-Johnson شرکت Converter Cooled – Tube نوع از متانول سنتز راکتور: 00 شکل

 
 Matthey-Johnson شرکت Flow-Radial نوع از متانول سنتز راکتور: 00 شکل

 Corporation Engineering Toyoنولوژی تک: 5-0-7

این ه است. بازده را تولید کرد  ISOPکاتالیستی با نام تجاری  ،اشد که برای بخش ریفرمینگ بخاربمییک شرکت ژاپنی 
 ولید شد،وقتی گاز سنتز ت. ودشمیتا حدی کمتر ی عملیاتی هاهزینه . در نتیجهبرابر کاتالیستهای دیگر است 0الی  0کاتالیست حدودا 
 راکتورود که کاتالیستها در این شمیاستفاده   Z-MRFنام  به راکتوراز  فرایندویم، که در این شمی، وارد بخش سنتز برای تولید متانول
 ،راکتوراین نوع ند. یکی از نکات مهم در کمیرا جذب  ی واکنشچرخش است و گرما حال د و آب در تیوبها درندر پوسته قرار دار

. از ده استشاستفاده  هانید، حجم کمتری از کاتالیستکمیمشاهده  راکتوراشد که همانطور که در شکل واقعی این بمیتیوبها ارایش 
 ورراکتاشد که موجب شده از نظر اقتصادی به صرفه باشد. از طرفی حرکت و جریان گاز در بمی 0فاقد صفحه لوله ها راکتورطرفی این 

                                                           
1 Tube sheet 
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ضریب انتقال حرارت را بالا ببرد و امکان ساخت این و د افت فشار کمتر در گاز جریان ایجاد کند، توانیمچرخشی است به همین دلیل 
-044 د برای تولید متانول در ظرفیتهایتوانمیها راکتوررا برای ظرفیت های بالاتر بدون تغییری در افت فشار ایجاد کند. این  راکتور
از مبدل جهت تامین انرژی گرمایی و ریفرمینگ ثانویه نیز  توانمیه به ظرفیت واحد تولیدی تن در روز استفاده شود، که با توج 3444

 .[040]، [044] د حذف شودتوانمیشد، این دو واحد استفاده کرد. در صورتی که واحد تولیدی کوچک با

 
 Matthey-Johnson شرکت Flow-Axial نوع از متانول سنتز راکتور :00 شکل

 
 Toyo شرکت متانول دیتول فرایند یکل ینما :03 شکل
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 Toyo شرکت متانول سنتز راکتور :00 شکل  

 SA Casaleتکنولوژی : 6-0-7
ی از اما امروزه در بخشهای مختلفه ای برای تولید آمونیاک بودتکنولوژی مخترعاشد که در ابتدا بمییک شرکت سوییسی 

ین تن در روز بسازد. ا 3444 را با ظرفیت  راکتورجمله تولید متانول نیز تجربه دارد. این شرکت توانسته که بزرگترین واحد تولیدی تک 
. تکرده استکنولوژی خاصی را اختراع  ،به وسیله درصد بالای اکسیدهای کربن و هیدروژن کم گشرکت از خوراک ورودی ذغال سن

اشد. کاتالیستها در بمی Converter Methanol Isothermalسنتز متانول با نام راکتوریکی از خصوصیتهای این تکنولوژی استفاده از 
هایی در صفحات قرار گرفته اند که برای خنک شدن انها، آب جوش درون انها در جریان است که گرمای به صورت بستر راکتوراین 

نخست برای تولید  راکتوراشد. بمی 0و شعاع محوری 0بر اساس جریان به دو نوع محوری راکتورند. این کمیحاصل از واکنش را جذب 
ینید، بمیاشد. همانطور که در شکل زیر بمیتن در روز  04444تولید تا ظرفیت  ثانی برای راکتورتن در روز و  0444متانول تا ظرفیت 

 .[044]، [040] تولید کنندافت فشار کمی را با اشند و ساختمان ساده ای دارند و تا ظرفیتهای بالا بمیها فاقد صفحه لوله راکتوراین 

 فشار پایین ICI: تکنولوژی 7-0-7
 و شده فشرده هک سنتز گاز همه از ند. اولکمیمنفرد کار  کاتالیزور بستر یک و آدیاباتیک راکتور یک از استفاده با فرایند این

 پیش دادن قرار از پس جریان از ٪04 حدود سپس .ودشمی گرم راکتور پساب با حرارتی تبادل با ودشمی مخلوط شده بازیافت گاز با
 حرارت بردن ینب از برای اطفا گاز عنوان به ی گاز بقیه سپس .ودشمی ارسال راکتور به راکتور پساب توسط همچنین تکمیلی گرمایش
 .وندشمی خنک قوی فشار بخار تولید برای آب و خوراک با گرما تبادل طریق از راکتور از حاصل محصولات .دوشمی استفاده واکنش
 ارفش تحت فلش درام در مایع-گاز جداسازی .وندشمی متراکم آب و متانول آن در که ودشمی خنک هوا حرارتی مبدل یک با سپس
 در ، ندکیم حذف را سبک یهایناخالص سایر و گازها اول ستون. ودشمی انجام فمختل ستون دو نیز در متانول یرد. تصفیهگمی انجام
 ید ببینید:توانمیرا  فرایند جریان نمودار زیر در .ندکمی جدا سنگین های الکل سایر از را متانول دوم که ستون حالی

 
 

                                                           
1 Axial 
2 Radial-Axial 
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 SA Casale شرکت متانول دیتول فرایند یکل ینما: 03 شکل

 
 SA Casale شرکت متانول Radial-Axial و Axial یهاراکتور :09 شکل

 بین کننده کخن با سری به صورت شده ساخته ثابت بستر عدد یک از معمولاً سنتز، حلقه در آدیاباتیک هایراکتور از استفاده
 یا و متوسط ارفش با بخار تولید ، بالا فشار با خوراکی آب کردن گرم شپی شامل طریق چندین از کننده خنک .ودشمی ساخته هاراکتور

 سادگی به دلیل همچنین و دارد خوبی مقیاس اقتصادی لحاظ از سیستم این .ودشمی حاصل اول راکتور به خوراک شدن گرم پیش با
 .[040]، [044] ندکمی کمک گذاریسرمایه هزینه بودن پایین به
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 فرمالدهید: 2-7
ین این های فوتوشیمی تولید شود. همچنفرایندد در طبیعت از ترکیبات آلی توسط توانمیاشد که بمیفرمالدهید ترکیبی 

یلها، طرحهای د در گازهای سوختی مانند: اتوموبتوانمینیز بدست بیاید. پس این ترکیب  د از سوختن ناقص ترکیبات آلیتوانمیترکیب 
نایع شیمیایی ار مهم در صیبا سوخت گازی و حتی دود سیگار هم پیدا شود. این محصول پتروشیمی یک ترکیب بس یگرمایی و بویلرهای

نند که مهمترین آن در بخشهای تولید کمیه پتروشیمی استفاده شاخه صنایع در حال حاضر از این ماد 34اشد و بیش از بمیمختلف 
میلادی از هیدرولیز کردن متیلن استات بدست آمد، سپس  0930اشد. فرمالدهید برای نخستین بار در سال بمیمحلولهای آب و رزینها 

ه ید کردند. البته این روش همچنان استفادفرمالدهید را توسط عبور دادن بخار متانول و هوا از یک پلاتینیوم مارپیچی گرم شده تول
ی خفه ه صورت گازی بدون رنگ و تند، دارای بوب میود ولی با استفاده از دیگر کاتالیستها مانند نقره و مس. این محصول پتروشیشمی

یگر ترکیبات ادی با داشد. فرمالدهید یکی از ترکیباتی است که دارای واکنش پذیری زیبمیکننده و حساسیت زا برای چشم و پوست 
 آلی است. 

ه عنوان اشد. ببمیمهمترین کاربرد فرمالدهید برای تولید رزینهایی مانند اوره فرمالدهید، رزین فلولیک، ملامین، و چسب 
 .[043]و نساجی و خودروسازی کاربرد دارد ماده ضدعفونی کننده و گند زدا به کار میرود. در صنایع پارچه 

 اشد:بمیبه شرح زیر  ی تولید فرمالدهیدهاتکنولوژیروشها و 
 ود. تولید ان به سه روش اتفاق میفتد: شمیفرمالدهید به صورت صنعتی از متانول تولید 

   و در  ℃304 -094اشد. که واکنش در دمای بمیروش اول: اکسیداسیون جزئی، و دهیدروژناسیون با هوا در حضور کاتالیست نقره 
 اشد.بمی BASF اتفاق می افتد. این همان تکنولوژی %09-03درصد تبدیل متانول 

  تولید دارای چرخه بازگشتی  فرایند. این ℃ 034 -044روش دوم: اکسیداسیون جزئی و دهیدروژناسیون با هوا در حضور نقره در دمای
 است.  %93-33. بدون وجود این چرخه درصد تبدیل آن د به چرخه بازگرددتوانمیاست که در آن متانول واکنش داده نشده 

  034روش سوم: فقط اکسیداسیون با هوای اضافی در حضور یک کاتالیست اصلاح شده به نام آهن مولیبدیم وانادیم اکسید در دمای-

 اشد. بمی %00-09، که درصد تبدیل متانول در این روش حدودا اشدبمی ℃044

د از پروپان، اتیلن، بوتان و بوتیلن و اتر هم تولید شود. اما به توانمیدر بالا، فرمالدهید همچنین ی ذکر شده هاروشعلاوه بر 
یرد. همچنین از هیدروژناسیون جزئی از کربن مونوکسید یا اکسیداسیون متان گمیدلیل هزینه بالای آن در صنعت مورد استفاده قرار ن

اشد. بیمیسه با سه روش عنوان شده در ابتدا، بازده تولید فرمالدهید در این روش بسیار پایین فرمالدهید را تولید کرد اما در مقا توانمی
[043] 

 BASF: تکنولوژی 0-2-7
اشد. بمی BASF نخست یا تکنولوژی  فرایندد به طور کامل متانول را به فرمالدهید تبدیل کند، توانمیتکنولوژی ای که 

وند. هوای تازه و در صورت لزوم مقداری گاز خروجی که از مرحله آخر شمیطی از متانول و آب به عنوان خوراک وارد تبخیرکننده مخلو
ولوژی ود.  در این تکنشمیردد. مخلوط گازی ازمتانول در هوا و گاز خروجی که شامل نیتروژن، آب، کربن دی اکسید تشکیل گمیباز 

را تشکیل  (Strippingاشد. تبخیرکننده بخشی از چرخه دفع ) بمی 04به  04در نظرگیری گاز خروجی  نسبت متانول به آب بدون
ود. پس از عبور از جداکننده مایعات، مخلوط گاز توسط شمیهد. گرمای مورد نیاز برای تبخیر نیز توسط یک مبدل حرارتی تامین دمی

میلیمتر  04-03اشد که به صورت بسترهایی با ضخامت بمیدارای کاتالیست نقره  راکتورود. این شمی راکتورشده و خوراک  غبخار دا
د به بهینه بودن واکنش کمک کند. در بالای آن یک دیگ آبجوش ) خنک کننده( قرار دارد توانمیقرار گرفته است که  هایروی سین

ی زد. در این بخش گاز تقریبا خشک از خنک کننده گانکمیند و همزمان گازهای واکنش را خنک کمیکه بخارهای گرم شده را تولید 
ود. فرمالدهید همراه با آب یا محلول فرمالدهید در گردش شمیند و به اولین مرحله جذب از مجموعه چهار مرحله ای منتقل کمیعبور 
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ی گاز خروجی از مرحله اول حدودا غلظت فرمالدهید افزایش می یابد. در صورتی که دما ،اشد و هر چه قدر به مراحل بالاتر میرودبمی

ما همان انرژی کافی برای تبخیر در جریان خوراک را در دوزنی است. در واقع این  % 34اوی حنگه داشته شود، محلول حدودا  ℃ 33
مول درصد  04,3 -90,3فرمالدهید همانطور که در ابتدا نیز به آن اشاره شد به طور کلی  فرایندند. بازده کمیمبدل حرارتی فراهم 

اشد. بعضی از گازهای خارج شده از انتهای مرحله چهارم که دارای محتوای کمی فرمالدهید است، بازیافت شده و به عنوان گاز بمی
بکار میرود. در یک روش دیگر برای بازیافت گاز خروجی، این گاز را از مرحله سوم و چهارم برج جذب، به تبخیرکننده  فرایندخروجی در 

تا بازیافت شود و مقداری از آن در چرخه تبخیر استفاده شود. بخاری که از ان بدست میاید، به جهت رسیدن به نسبت متانول  دمیفرستن

اشد و به بمیاشد. بازده در هر دو حالت مشابه بمی ℃ 03ود. در این حالت دما در برج جذب دوم شمیو آب بهینه با خوراک ترکیب 
 .[043] های بازگشتی بستگی دارد ر جریانمقدار فرمالدهید د

 
 BASF شرکت دیفرمالده دیتول یکل انیجر ینما :00 شکل

ها در هوا و خوراک لصیبه این نکته اشاره کرد که طول عمر آن به ناخا توانمی فراینددرمورد طول عمر کاتالیست در این 
ود، شمی ثثیر قرار گرفتن طولانی مدت در معرض دمای واکنش بسیار بالا و توان عملیاتی بالا بستگی دارد چرا که باعمتانول، تحت تا

اید هر سه الی اشد و ببمیکریستال های نقره بهم بچسبند و موجب افزایش فشار در بستر کاتالیزور شوند. این اثر غیرقابل برگشت 
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الدهید موجب ود. از طرفی از انجایی که محلول فرمشمید و کاتالیست به صورت الکترولیتی بازسازی چهار ماه بستر کاتالیست تغییر کن
ود و تمام تجهیزاتی که در معرض این محلول قرار دارد باید از آلیاژی خاص و ضدزنگ استفاده شود. همچنین شمیخوردگی فولاد کربن 

خته شده افزایش داد. بزرگترین قطر شنا راکتورک طرح فرمالدهید را به نسبت قطر ظرفیت ی توانمیبا بهینه سازی دما و توان واکنش، 
 .[043] اشدبمیتن در روز  30444یت تولید متر و ظرف 0,0دارای قطر کلی 

 ICI، Borden، Degussa: تکنولوژی 2-2-7
یون جزئی  اشد. فرمالدهید توسط اکسیداسبمیبازیابی تقطیر متانول دیگر برای تولید فرمالدهید، تبدیل ناقص آن و  فرایند

ترکیبی از بخار متانول خالص و  نند.کمیاستفاده  فراینداز این  ICI، Borden، Degussaمانند  هاشرکتود. بسیاری از شمیتولید 
شده و در معرض گرمایش غیرمستقیم قرار  ود. بخار حاصل با بخار آب ترکیبشمیه شده در تبخیر کننده تشکیل دمیهوای تازه د

اشد. بخار از بسترهای بمی( BASFقبلی ) فراینددر  راکتورود. این مخلوط شبیه به خوراک شمی راکتوریرد و سپس خوراک گمی
ود. شمینک خ بلافاصله توسط آب به طور غیرمستقیم راکتوراشد و خروجی از بمیند. تبدیل ناقص کمیکریستالی کاتالیست نقره عبور 

وند. در قسمت بالای شمیود. در بخش خنک کننده آب، بخش عمده ای از آب، متانول و فرمالدهید از هم جدا شمیپس بخار تولید س
وند. سپس شمیآبی که در خلاف آن جریان دارد، شسته  فرایندستون، تمام قسمت های چگالنده فرمالدهید و متانول باقی مانده توسط 

لدهید از پایین ستون جذب به یک ستون تقطیر که مجهز به مبدل حرارتی مبتنی بر بخار و یک کندانسور رفلکس است، محلول فرما
طیر نیز محلولی ود. در ستون تقشمیود. همچنین متانول باقی مانده نیز از بالای ستون به انتهای یک تبخیرکننده بازیابی شمیتغذیه 

 .[043] ودشمیود و سپس سرد شمیایین خارج اشد، از پبمیید که حاوی درصد وزنی بیشتر فرمالده

  Formox: تکنولوژی 3-2-7
اشد. در این بمی  Formox فرایندبرای تولید فرمالدهید از متانول به کار رفته،  0000هایی که از سال فرایندیکی دیگر از 

مولیبدن، یا اکسید وانادیوم به عنوان یک کاتالیزور برای تبدیل متانول به فرمالدهید استفاده  از یک اکسید فلزی مانند آهن، فرایند
 به عنوان یک فراینداشد. این بمیود. اما معمولا مخلوط اکسید دارای یک جزء اصلی و مقادیری کم از دیگر اکسیدها را دارا شمی

 ود:شمیبه صورت زیر توصیف واکنش اکسیداسیون دو مرحله ای در حالت گازی است که 

CH3OH(g)+KOX⟶CH2O(g)+H2O(g)+Kred 

Kred+1/2O2 (g)⟶KOx 

CH2O+1/2O2 (g) ⇔CO+H2O 

OXK و redK   و فشار  ℃ 044- 034دماهای  هدودحم در هاواکنشبه ترتیب کاتالیستهای اکسیدکننده و کاهنده هستند. این
 CH2O+1/2O2واکنش جانبی  >034اکنش به دما بسیار وابسته است، چرا که دمای ود. در واقع این وشمیتقریبا کامل انجام  ،اتمسفر

(g) ⇔CO+H2O .افزایش می یابد 
رم اشد به یک تبخیرکننده بخار گبمینید، خوراک ورودی که متانول کمیهمانطور که در شکل آن نیز مشاهده  فرایندشرح  

ود. شمی راکتورود. سپس این خوراک گازی وارد شمیجذب با خوراک مخلوط و گاز خروجی از برج  دمیدهود. هوای تازه شمیمنتقل 
اشد که شامل لوله هایی بمیمتر  0,3یک مبدل حرارتی است که در لوله های آن کاتالیزور ها پر شده اند. پوسته آن دارای قطر  راکتور

را از  هاواکنشرج از لوله ها در جریان است و گرمای متر است. یک روغن سیال با جوش بالا و حرارت زیاد در خا 0,3 -0,4با طول 

استفاده  ℃ 004از هوای اضافی برای کنترل دما در  فرایندند. این کمییرد و خارج گمیکاتالیزورها که در لوله ها قرار گرفته اند، 
ی ستون د با بخشی از هوا با گاز انتهایتوانمیتعال باشند اما مقدار کمبود اکسیژن شند. خوراک متانول و هوا باید یک مخلوط قابل اکمی

مبدل  دحدر وا ،گازها راکتوربران شود، و مخلوط خوراک متانول بدون تشکیل ترکیبی محترق افزایش داده شود. پس از ترک ججذب 

 ز آب فراوریمقداری ا طوند. غلظت فرمالدهید توسشمیه انتهای یک ستون جذب منتقل بوند و شمیسرد  ℃ 004گرمایی تا دمای 



   

00 

 

مول  % 00-03ود. میزان تبدیل متانول حدودا شمیود. سپس محصول از پایین ستون جذب خارج شمیشده در بالای ستون کنترل 
 اشد.بمیمول  % 00-99اشد اما بستگی به انتخاب پذیری، فعالیت و نقطه دمای کاتالیزور دارد ولی به طور کلی عملکرد این طرح بمی

 Perstorp/ Reich hold، Lummus ،Montecatini ، Hiag/Lurgiی هاشرکتتوسط  Formoxشده شناخته  فرایند
نیز در محصول وجود دارد که برای کاهش  کمیبه طور کلی بعد از ستون جذب، مقداری اسید فرود. شمیوسعه داده شده و استفاده ت

 .[043] ودشمیواحد تبادل انیون استفاده  این مقدار از

 
 Formox یفن دانش با دیفرمالده دیتول یکل انیجر ینما: 04 شکل  

 آمونیاک: 3-7
بوی بسیار زننده و تیز هست. این ترکیب از مهمترین ترکیبات هیدروژنی از عنصر  ، وآمونیاک یک گاز قلیایی بدون رنگ 

تم به شکل نمک امونیاک شناخته شد و سپس قبل از جنگ جهانی اول این ششیمیایی در قرن ه این ماده راشد. نخستین بابمیازت 
درصد از تولید جهانی  04ترکیب از واکنش قلیایی روی نمکهای آمونیاک و سپس از تقطیر گازهای زغال سنگ بدست آمد. حدود 

بخشهای صنعتی دیگر به کار میرود. آمونیاک در صنایع درصد باقی مانده در  04اشد  و بمیآمونیاک جهت تهیه کودهای شیمیایی 
ی بسیاری برای تولید آن از گاز طبیعی وجود دارد که در هاتکنولوژینامیـده مـی شـود. امروزه  0آمونیاک بدون آب شیمیایی معمولاً 

ل یم هیدروژن و نیتـروژن در تبدیمیپردازیم. روش تولید صنعتی آمونیاک ، روش واکنش مستق هاتکنولوژیادامه به هر یک از این 
آمونیاک میباشد، روشهای مختلف بسیاری برای تهیه هیدروژن مورد نیاز مانند الکترولیز آب، اکسیداسیون جزئی هیدروکربنهائی مثل 
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 ودشمیروژن استفاده رای تامین هیدو یا ریفرمینگ نفتا وجود دارد.  اما امروزه از گاز سنتز ب  gasification coalنفتا و نفـت سنگین ، 
[049]. 

انویه، گوگرد زدایی، ریفرمینگ اولیه، ریفرمینگ ث های رایج برای تولید و تبدیل آمونیاک شامل بخشهایی مانند بخشفرایند
 د.اشبمیکربن دی اکسید ، متانیتور، لوپ سنتز و تبرید  راکتور شیفت دما بالا ،راکتور شیفت دما پایین، بخش دفع

 ی تولید این محصول پتروشیمی میپردازیم:هاتکنولوژینیم و سپس به هر یک از کمیرا مرور  فرایندابتدا شرح کلی 
ف ود، در اینجا هدشمیاشد بعد از گوگردزدایی وارد بخش ریفرمینگ اولیه بمیابتدا خوراک ورودی که معمولا گاز طبیعی  

 هد و هیدروژن، کربن دی اکسید و کربندمیاشد. خوراک با بخار واکنش بمی نیتروژنتولید هیدروژن برای شرکت در واکنش با گاز 
 اشد.بمینش گرماگیر ود. این واکشمیمونوکسید تولید 

CH4+H2O⟶CO+CO2+H2 

ود. این بخش دارای دو قسمت شمیاشد، مخلوط بمیدر ریفرمینگ ثانویه هوا با خروجی از ریفرمینگ اول که بسیار داغ 
د. اشبیماست، قسمت بالا محل اختلاط هوا و گاز خروجی از ریفرمینگ اول و قسمت پایین بسترهای کاتالیستی که جنس انها نیکل 

بخش . ودشمیبرای سنتز آمونیاک استفاده  نیتروژنعلاوه بر واکنش با مقدار متان باقی مانده از بخش اول، جهت تامین گاز از هوا 
ی چون اشد. جریان خروجی از بخش ریفرمینگ ثانویه شامل ترکیباتبمیتبدیل کربن مونوکسید در شیفت کانورترها  فرایندبعدی در این 

یدروژن اشد. به غیر از هبمی، کربن دی اکسید و کربن مونوکسید و مقداری گازهای بی اثر و هیدروکربنهای سبک ننیتروژهیدروژن، 
که برای سنتز آمونیاک لازم است، بقیه گازها باید حذف شوند. کربن دی اکسید از طریق شستن گاز با حلالهای شیمیایی  نیتروژنو گاز 

د با آهن وانتمیکیبی مانند کربن مونوکسید به راحتی قابل حذف نیست و از طرفی وجود آن ود. اما ترشمیو فیزیکی مناسب حذف 
ود. در این واکنش شمیموجود در کاتالیست واکنش دهد و کربونیل آهن را ایجاد کند. برای جداسازی آن از بخار آب کمک گرفته 

ر بالا عنوان ود به روشی که دشمیدی اکسید تبدیل شد که اکنون نید کربن مونواکسید به کربن کمیهمانطور که در زیر نیز مشاهده 
هد، شیفت کانورتر دمیی که این واکنش در آن رخ راکتورود و شمیه یدمنا  Shift Conversionشد آن را حذف کرد. این روش 

 ود. شمیه دمینا
CO+H2O⟶CO2+H2 

مانطور اشد. بعد از این مرحله هبمیدما بالا  فتشی راکتورپایین و  شیفت دما راکتورکانورتر دارای دو مرحله با نامهای  راکتور 
حلولهای آمین که گفته شد، مقدار کربن دی اکسید موجود در گاز را از طریق یک برج جذب و توسط حلالهای جاذبی که عموما م

نند و کمیگرم  ℃ 034دمایی حدود بخش بعدی بخش متانیتور یا متان ساز هست که در این بخش گاز را تا  ود.شمیهستند، حدف 
نند تا کربن دی اکسید باقی مانده با هیدروژن واکنش دهد و تشکیل متان را بدهد. دلیل استفاده از این بخش کمیمتانیتور  راکتوروارد 

ن به متان ل آآن است که وجود کربن دی اکسید حتی به مقدار کم برای کاتالیستها در بخش سنتز امونیاک مضر است، اما با تبدی
یم که تولید آمونیاک میرس فراینددر بخش بعدی به اصلی ترین قسمت ها نخواهد داشت. هیچگونه تهدید و ضرری برای کاتالیست

ای اشد و برای تولید و تشکیل آمونیاک باید در دمبمیاشد. این واکنش گرما زا و برگشت پذیر بمی نیتروژنواکنش هیدروژن با گاز 
ود شمیسنتز قبل از ورود به بخش لوپ سنتز متراکم و خشک گاز  0الا و با افزایش غلظت واکنش دهنده ها همراه باشد.پایین، فشار ب

ود.  سپس مقداری از ان به امونیاک تبدیل شمیاشد، بمیبستر کاتالیستی بر پایه آهن  0الی  0تحت فشار که دارای  راکتورو وارد 
ی از مهمترین ند. یککمیود و گازی که تبدیل نشده است دوباره در سیستم گردش شمیایع تبدیل ود و خنک شده و به آمونیاک مشمی

انی پیچیده دارای ساختم راکتورسنتز آمونیاک وجود دارد. این  راکتوراشد که در این بخش بمی راکتوربخش سنتز  فرایندبخشهای این 
 ند به همین دلیل جنس آن بسیار مقاوم است. در داخلکمیا و فشار بالا نیز کار اشد و در دمبمیبه صورت استوانه ای  راکتوراست. این 

ه دارای مواد اشند کبمیمبدل های حرارتی و محفظه کاتالیستی وجود دارد که همانطور که اشاره شد این کاتالیستها بر پایه اهن  راکتور
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 044مایی حدود در د راکتورو هیدروژن از بالای این  نیتروژنوط گاز افزودنی مانند پتاسیم سوپراکسید، آلومینیوم اکسید هستند. مخل

ند، از میان تیوبهای مبدل های حرارتی به سمت کمیو محفظه حرکت  راکتورود و و به سمت پایین بین دیواره شمیوارد  ℃ 044الی 
اشد. سپس گاز مخلوط داغ شده وارد محفظه بمی 0بالا میرود. جریان گاز و گاز داغی که داخل مبدل وجود دارد، جریانی ناهمسو

ای ند و پس از واکنش، جریان دوباره به سمت تیوبهکمیود. گاز از طریق یک لوله مرکزی  در این محفظه جریان پیدا شمیکاتالیستی 
 .[03]، [040]د وشمیخارج  راکتورردد و از گمیاز مبدل ب

 

 
 اکیآمون دیتول یکل انیجر ینما: 00 شکل

 شرکت کلاگ: 0-3-7
 زا طرح این. کرد نصب تگزاس در مهندس کلاگ با مبدل تک آمونیاک طرح یک آمریکایی شرکت ، 0004 دهه اواسط در

 فشار به نهایی زیسا فشرده و کرده استفاده بار 030 فشار به کاز سنتز سازی فشرده برای حالت، چهار 0مرکز از گریز کمپرسور یک
 که فتندر کار به نیز تبرید و سنتز حلقه برای مرکز از گریز کمپرسورهای .است داده رخ متقابل کمپرسور یک در بار 000 از عملیاتی

 آمونیاک طرحهای در شده استفاده هایفرایند و MWK فرایند بین کلیدی تفاوتهای .ردندکمی ایجاد هزینه در توجهی قابل صرفه
 زائد گرمای ابیبازی رساندن حداکثر سنتز، به گاز سازی فشرده از بخشی عنوان به مرکز از گریز کمپرسور یک از : استفاده املش قبلی

 یک .مسفرسردسازی ات برای تبرید کمپرسور از بخار، استفاده توربین درایورهای در استفاده برای زائد گرمای از بخار ، تولیدفرایند از
 .است شده گنجانیده طرح سراسر در را کاتالیزور حجم و تجهیزات اندازه ، انرژی تولید ، انرژی مصرف در ازنتو که یکپارچه طرح

 ترکیبی که نند،کمی استفاده آن خالص سازی فرایند از اند شده طراحی KBR توسط اخیراً که طرحهای آمونیاک از بسیاری
 تنسب تنظیم و هایناخالص حذف برای متانیتور از دست پایین در 2N مایعات یریفرمینگ اولیه، خالص ساز در کم شدت با ریفرمینگ از
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2H2: N ، مصرف ، رحط پیکربندی به افقی است. بسته آمونیاک سنتز مبدل یک و واحد چیلر ، یک زائد بخار دیگ اختصاصی طراحی 

  09حداقل  به دتوانمی انرژی
𝐺𝐽

𝑚.𝑡.
 از دتوانمی اولیه ریفرمینگ ند،کمی استفاده اضافی هوای از ریفرمینگ ثانویه که آنجا از. برسد

 کننده کسوی ستون و پساب -خوراک مبدل کندانسور، منبسط کننده، یک خالص سازی، شامل دستگاه. باشد کوچکتر معمولی طرحهای
مطلوب  حد به آمونیاک حلقه در N2H :2 نسبت تنظیم. ندکمی خارج سنتز گاز از را آرگون و CO ، 4CH مانند ییهایناخالص است،

 کمپرسور برای انرژی نیاز کاهش باعث که ، است ٪00-04 ودشمی خارج کم فشار افت با افقی مبدل از که آمونیاک غلظت. میرسد
 یختصاصا کاتالیزور و مگنتیت کاتالیزور از ترکیبی که هددمی ارائه را فشار کم آمونیاک حلقه یک همچنین KBR. ودشمی بازیافت
های کلاگ که به جای عمودی به صورت از راکتور 0و  0در ایران پتروشیمی خراسان ، کرمانشاه ، غدیر  .ردبمی کار به را آن روتنیم

وری دیگری آشرکت کلاگ نو . ودشمیاستفاده د در مصرف انرژی صرفه جویی کند، و درصد تبدیل را بیشتر کند، توانمیافقی است و 
داده است. در این روش بجای اسـتفاده از کـوره ریفرمـینگ ، از یـک مبـدل حرارتـی عمودی که کاتالیستها در  را در این بخش انجام

داخل تیوبها قرار گرفته اند، استفاده می شود و گرمای تولیدی ان توسط ریفرمینگ ثانویه که بـا تزریـق هـوا و سـوزاندن بخشی از گاز 
نام دارد موجب کوچک شدن واحد و حذف کوره در مرحله  KRES 0ود. این روش کـهشمیهیه ت، راک گرمای زیادی تولید می کند خو

اتـلاف  واشد، مشکلات ناشی از کـوره بمیریفرمینگ می شود و علاوه بـر آن بدلیل عدم حضور شعله ، طول عمر تیوبها بیشتر 
از ابتکاراتی اسـت کـه به مر حله اجرا در آمده است  KRESS و ATR به کار گیری همزمان و موازی حرارتـی، حذف می شود . 

کاهش تنشهای مکانیکی،کاهش حجم  .موازی بودن دو مبدل مزایای زیادی را ازجمله: طراحـی سـاده مبـدل،کاهش افـت فشار واحد،
 .[049]، [03] ندکمیمبدل ها را ایجاد 

 

 
 در ظرفیت بالا KBR فرایندنمایی از : 00 شکل

 شرکت هالدور تاپسو: 2-3-7
 واکنش ریفرمینگ برای گرما تأمین برای تابشی مشعلهای از  Haldor Topsoe حیطرا با طرح یک گاز سنتز تولید بخش

 .است سنتی ند، که کاملاًکمی استفاده
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Haldor Topsoe یا دو ، یک از متشکل شعاعی جریان هایی که دارای مبدلهایراکتور ، آهن بر مبتنی سنتز کاتالیزور یک همچنین 
 S-300 مبدل های طرح شامل اخیر این شرکت های پیشرفت .هددمی ارائه را 0ایودنت تیوبب اختصاصی زائد بخار دیگ و ، بستر سه

 الیح در اشد،بمیاست،  داخلی که دارای سه بستر حرارتی های مبدل با شعاعی جریان پیکربندی یک S-300 مبدل .است S-350 و
 نیاکآمو تبدیل تا ندکمی ترکیب ها مبدل بین زائد رمایگ بازیابی با S-50 تک بستر  طرح یک با را S 300 مبدل S-350 طراحی که
در صد تبدیل  و افـزایش کوچکترافت فشار، استفاده از کاتالیـستهای کم شدن دارای مزایایی از جمله این تکنولوژی  .برسد حداکثر به

 مصرف بخار واحد و کاهش مـصرفکاهش عث ند.همچنین وجود پیش ریفرمینگ قبل از کوره ریفرمینگ باکمیرا ایجاد به آمونیاک 
 .[03] ودشمیین روش انـرژی در ا
 

 
 نمایی از تولید آمونیاک هالدور تاپسو :00 شکل

 شرکت آمونیا کازاله: 3-3-7

.m.t 0444 تولید میزان دارای Casale آمونیاک طرح 

d
-محوری راکتور فناوری طرح، این مهم یهایویژگ از یکی. است 

 عبور شعاعی جهت در کاتالیزور بستر از شده سنتز گزهای اکثر ، شعاعی-محوری کاتالیزور بستر در. است کاتالیزور بستر در شعاعی
 پوشش به نیاز و ندکمی عبور محوری جهت در کاتالیزور از بالایی لایه یک از گاز بقیه. نندکمی ایجاد کمی بسیار فشار افت و نندکمی
 پایین دمای بالا و دما شبف مبدل دو هر در Casale شعاعی-محوری کاتالیزوری بستر فناوری. ردبمی بین از کاتالیزور بستر در را بالا

 .[049] ودشمی استفاده سنتز مبدل در همچنین و

   (Uhde)شرکت اوده: 0-3-7
ThyssenKruppUhde اصی،اختص حرارتی بخار دیگ یک ، فرد به منحصر ریفرمینگ ثانویه طرح یک با معمولی طرح یک 

جزا م راکتورکه این بخش در دو بدین صورت . هددمی ارائه دو واحدی فشار با اکآمونی سنتز حلقه یک و شعاعی جریان های مبدل
که در فشار پایین تری کار می کند، در مراحل میانی کمپرسور قرار می گیرد جایی که فشار گاز سنتز، در  نخستراکتور . ودشمیانجام 
نتز ، مـابقی گـاز سودشمیشود ، آمونیاک از مخلوط گازی جـدا بار است، مقداری از گاز سنتز به آمونیاک تبدیل می  004 -044حدود 

 .[049] بار فشرده میشود و به راکتور دوم ارسال می گرد 044به مرحل دیگر کمپرسور ارسال شده، تا حدود 

                                                           
1 bayonet-tube 
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 شرکت لینده: 5-3-7
 تانم بخار ریفرمینگ یک از بالا العاده فوق خلوص با هیدروژن تولیدرا ارائه نموده است که در آن  LAC شرکت لینده فرآیند

 یک عنوان به همچنین ، کرایوژنیک نیتروژن تولید واحد یک توسط بالا العاده فوق خلوص با نیتروژن ، و تولیدPSA خالص سازی با
. به این شکل ریفرمر ثانویـه و متانیتور را حذف نموده است.در این فرآیند از دانش فنی ودشمی نیز شناخته( ASU) هوا جداسازی واحد

 .[03]، [049]ت اله در بخش سنتز استفاده کرده اسشرکت کاز

 اوره: 0-7

ود شمیه یمیایی استفادیک ترکیب آلی نیتروژن دار است که بی رنگ، بی بو، و سخت است. به طور گسترده در کودهای ش
از  %30اشد. حدود بمیودهای نیتروژن دار کعمده کاربرد اوره برای تولید  ردد.گمیو جزو مواد اولیه مهم در صنایع شیمیایی محسوب 

زین های ود. از جمله دیگر کاربردهای آن تولید رشمیاز آن در کودهای مایع استفاده  %00اوره تولید شده برای کودهای جامد و حدود 
 .[004] اشدبمیدهید، و ملامین فرمالدهید اوره فرمال

اشد. دو واکنش اصلی در سنتز اوره از دی اکسید کربن بمیبرای تولید اوره وجود دارد اما اصل همه انها یکسان  فرایندچندین 
دیل آمونیوم دوم تب و آمونیاک وجود دارد. نخستین واکنش مربوط به تشکیل آمونیوم کاربامات از دی اکسید کربن و آمونیاک و واکنش

 اشد. واکنشهای به صورت زیر نشان داده شده است:بمیکاربامات به اوره و آب 
CO2 + 2 NH3 ⟶NH2COONH4  

NH2COONH4 ⟶NH2CONH2 + H2O 

ند. واکنش تعادل دوم یک واکنش آرام است کمیاولین واکنش یک واکنش سریع و گرماده است که گرمای زیادی را آزاد 
عادل واکنش اشد. با توجه به تبمیکه به یک دوره نسبتاً طولانی برای دستیابی به تعادل نیاز دارد. واکنش دوم گرماگیر به این معنی 
ود و مجدداً به بخش سنتز بازگردانده شمیاوره مقادیر قابل توجهی از آمونیوم کاربامات  از محصول نهایی و آب جدا  فراینددوم ، در هر 

 هد:دمیتولید اوره را نشان  فراینداز  کلی ییود. شکل زیر نماشمی
 گرمای بسیار ماهیت دلیل به که وندشمی تغذیه بالا فشار با 0اتوکلاو در و شده فشرده جداگانه طور به CO2 و آمونیاک

 مایع پساب نای .دوشمی تولید ترکیبات واکنش داده نشده و آب آمونیوم، کاربامات اوره، از ترکیبی .شود خنک آب باید توسط  واکنش
 بازیافت و حذف O2H و 3NH، 2CO . ودشمی است، تغذیه کندانسور و مایع-گاز جداکننده که حاوی فلش ویژه کننده تبخیر یک در

 گازهای .یردگمی صورت کاربامات بیشتر تجزیه آنجا در که ودشمی منتقل درام اتمسفریک فلش به اوره کاربامات آبی محلول .وندشمی
 اوره حلولشوند، یا بازیافت شوند. م فرستاده آمونیاک هایفرایند به شیمیایی کود ساختن برای ندتوانمی یا مرحله این از حاصل ناکار
 اواپراتور به آب است، ٪0 از کمتر حاوی مذاب که اوره آوردن بدست برای یا گیرد قرار استفاده مورد صورت همان به دتوانمی آب 94٪

 .[004]شود  فرستاده خلاء

                                                           
1 Autoclave 
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 اوره دیتول یکل انیجر ینما: 00 شکل

 0یکمرتبه فرایند: تکنولوژی و 0-0-7
ط یک ود و گاز کربن دی اکسید توسشمیاشد. آمونیاک مایع به یک پمپ فشار بالا پمپ بمی فرایندشکل زیر نمایی از این 

اک امونیاک به کربن دی اکسید، دو به یک یا سه به یک سنتز اوره فرستاده شود. نسبت خور راکتورود تا به شمیکمپرسور فشرده 

اتمسفر کاهش می یابد و  0به فشار حدودا  راکتورود. پساب شمیانجام  ℃004-033در محدوده دمای  راکتور فراینداشد. در این بمی
ود. شمیجدا  %04-93از محلول ود. گاز مرطوب شمیپوسته از محلول محصول اوره دفع  -کاربامات تجزیه شده و و در یک مبدل تیوب

تن آمونیاک در یک تن اوره وجود دارد که معمولا به یک طرح تولید آمونیوم سولفات یا آمونیوم نیترات که در مجاورت  4,0حدودا حاوی 
 .[004]اشد بمی %04دیل کاربامات به اوره به طور متوسط درصد تب فرایندود. در این شمیاشد فرستاده بمیاین طرح 

 2بازگشت جزئی فرایند : تکنولوژی و2-0-7
باز  اکتورررا به این دلیل بازگشت جزئی مینامند که فقط آمونیاک اضافی به  فراینددر زیر آمده است. این  فرایندشکل این  

نیاک وکه شامل اوره، امونیوم کاربامات، آم راکتوراشد، ولی یک مرحله اضافی دارد. پساب بمیقبل  فرایندمشابه با  فرایندردد. این گمی
 راکتوره ود و بشمیاشد پس از عبور از شیر انبساط فشار آن کاهش می یابد. گاز بخار به یک جداکننده آمونیاک فرستاده بمیو آب 

ود. اگر آمونیاک اضافی جدا نشود ممکن است مانع تجزیه کاربامات شود. جریان حاوی آب، اوره و کاربامات به واحد شمیبازگشت داده 
 .[004] ودشمیهای بعدی برده فرایندود و برای شمیود. محلول مایع اوره جدا شمیکاربامات فرستاده نجزیه کننده 

 

                                                           
1 Once through process 
2 Partial recycle process 
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 Once through processنمایی از فزایند : 03 شکل

 
 Partial recycle processنمایی از فزایند : 00 شکل

 

 0: تکنولوژی بازگشتی کلی3-0-7

 اشد.بمیود. که دارای سه نوع شمیعمدتا در صنعت تولید اوره استفاده  این روش 

 2بازگشتی گازی فرایند: 0-3-0-7

ه واحد اشد که ببمیود، حاوی مخلوطی از اوره، امونیوم کاربامات، آمونیاک، و آب شمیخارج  راکتورترکیباتی که از  فراینددر این 
ردد. در گیمباز راکتورود. سپس آمونیاک جدا شده از آن به شمیکربن دی اکسید فرستاده تجزیه کاربامات برای جداسازی آمونیاک و 

د و آمونیاک بدست امده از واحد تجزیه کاربامات شمیروش قبل که بازگشت جزئی نام داشت، مقدار آمونیاک اضافی بازگشت داده 
، فرایندع ردد. برای این نوگمیباز راکتوره با آمونیاک بخش تجزیه به رفت. اما در این روش آمونیاک اضافی همراگمیمورد استفاده قرار ن

 Inventaبازگشتی گاز  فرایند( 0و  CPI Alliedبازگشت گازی  فرایند( 0دونوغ تکنولوژی وجود دارد: 

                                                           
1 Total recycle process 
2 Gas recycle process 
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 Gass Recycle فرایندنمایی از : 03 شکل

است. آمونیاک  %93-94اشد. درصد تبدیل نیز بمیمگاپاسکال  04,0و فشار  ℃0004-0004 فراینددمای  CPI Allied فراینددر 
از شیر انبساط عبور کرده و به تجزیه کننده کاربامات  راکتورود و سپس محصول شمی راکتوروارد  0به  0و کربن دی اکسید به نسبت 

اشد. بمیکربن دی اکسید اولیه خوراک  % 0,3شامل  فرایند ود میرود. محلول اوره در اینشمیاز کاربامات فلش  %04اولیه جایی که 
یرود ود. سپس به تجزیه کننده کاربامات ثانویه مشمیود جایی که امونیاک اضافی دفع شمیاین جریان به جداکننده آمونیاک فرستاده 

ه از دو واحد سری جذب کننده که دارای ود. جریان خروجی از هردو تجزیه کنندشمیو کاربامات باقی مانده در فشار یک اتمسفر جدا 
 اکتورروند و آمونیاک باقی مانده به شمیند و به صورت انتخابی کربن دی اکسید و آمونیاک جذب کمیمونواتانول آمین است، عبور 

 راکتورید به ی اکسود و جریان غنی از کربن دشمیود. کربن دی اکسید غنی در محلول نیز به یک دفع کننده فرستاده شمیبازگردانده 
 ود. شمیود. محلول اوره از تجزیه کننده ثانویه خارج شده و با عبور از یک واحد اواپریتور محصول نهایی تولید شمیبازگردانده 

 
 CPI Alliedنمایی از فزایند : 09 شکل

اشد. نسبت مولار ورودی آمونیاک به کربن دی اکسید بیم MPa 04,0و  ℃0444-0944دما و فشار عملیاتی  Investa فراینددر 
 اشد که با عبور از شیر انبساطی فشار آن کاهشبمیشامل آمونیاک اضافی، آمونیوم کاربامات، اوره و آب  راکتوراشد. پساب بمی 0به  0

ینجا آمونیاک ود. در اشمینده فرستاده ود. آمونیاک و کربن دی اکسید به یک جذب کنشمیمی یابد. سپس وارد تجزیه کننده کاربامات 
 ندهود. سپس محلول آمونیاک وارد یک دفع کنشمیخارج  فرایندود و کربن دی اکسید برای بازگشت به شمیبه صورت انتخابی جذب 

 .[004]بازگردد  راکتوریاک آن جدا و به شده تا آمون
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 Inventaبازگشتی  فرایندنمایی از  :00 شکل

 0بازگشت مایع فرایند: 2-3-0-7

وند تا شمی گازها با مقدار آب اضافی کندانس فراینداشد، به جز اینکه در این بمیبازگشت گاز کامل  فرایندنیز مشابه با  فراینداین 
اشد بمی، 2CO Stamicarbon ،Montecatini ،Inventaدفع  فرایندیک محلول کاربامات را برای بازگشت تشکیل دهند. انواع 

[004]. 

 
 بازگشت مایع فرایندنمایی از : 04 شکل

 ربنکمیاستا 2COدفع  کنولوژیت

 03,0به  00,0و  ℃0044به  0344در دما و فشار  0:0,0به  0,0: 0آمونیاک و کربن دی اکسید در نسبت مولی  فراینددر این  

MPa  00,0و فشار  ℃0044یات در دمای هند. محصول واکنش فورا به یک استریپرفشار بالا میرود. عملدمیواکنش MPa اشد. بمی
د. یکی از اشبمیود. سپس دارای دو جریان خروجی شمیتوسط کربن دی اکسید ورودی به استریپر، استریپ  راکتورجریان خروجی از 

فشار  ریان دارای دما وود تا جشمیکاربامات واکنش داده نشده است، به یک تجزیه کننده فشار پایین فرستاده  %03جریانات که حاوی 

 اشند. در یک کندانسور فشار بالابمیشود. جریان دیگر حاوی امونیاک و کربن دی اکسید که در فشار پایین  KPa 044و  ℃0044
ور وند. جریان خروجی از کندانسشمیهمراه با گاز ناکارآمدی که از استریپر فشار بالا است و یک خط خوراک امونیاک جدا شده ترکیب 

 ردد.گمیباز راکتورشار بالا به ف
 مزایای زیادی از جمله:وجود استریپر فشار بالا دارای 

  ب اضافی لازم آ د در فشار سنتز بازیابی شود. بنابراین برای بازیابی کربامات دیگرتوانمیآمونیوم کاربامات بدون برگشت
 نیست.

                                                           
1 Liquid recycle process 
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  متوسط فشار چرخش بخش به نیازی گردی اشد،بمی ٪94راندمان ایتریپر حدودا  توانمیاز آنجا که (medium (pressure 

recirculation section .نیست 

  ین ود که در قسمت های پایشمیبا چگالش گازهای استریپ در فشار بالا، کاربامات کاندنس شده در فشار کم بخار تولید
 .ودشمیاست و انرژی کمتری هم صرف یرد. از این میزان بخار مصرفی کمتری مورد نیاز گمیدست مورد استفاده قرار 

 4,333MTonو MTon 4,33در این طرح میزان مصرف امونیاک و کربن دی اکسید برای تولید یک متریک تن اوره، به ترتیب 
 .[004]، [000]اشد بمی

 
 ربنکمیاستا CO2 دفع یتکنولوژنمایی از:  :00 شکل

 Montecatiniبازگشت کامل  تکنولوژی
نند و در دمای عملیاتی کمیفشرده  04,0MPaآمونیاک مایع و کربن دی اکسید پیش گرم شده را تا فشار  فراینددر این  

 راکتوراشد. پساب خروجی از بمی  2O:CO2H ،4,0:0 و CO3NH ،0,3:0:2برای  راکتوربت مولی در ود. نسشمی راکتوروارد  ℃0034

 و  ℃0934ود. )دما و فشار شمیاشد که وارد اولین مرجله تجزیه کننده بمیشامل اوره، آمونیاک اضافی، آمونیوم کاربامات، و آب 

9,0MPaاز  %04الی  04ود. این جریان همراه با شمیصولات کاربامات خارج ( در این بخش بیشترین میزان آمونیاک همراه با مح

خروجی از اولین کندانسور  (MP 9,0و  ℃003دما و فشار ود. )شمیکندانسور کاربامات وارد جریان کربن دی اکسید خوراک به اولین 

ود. شمیکندانسور به طور کامل انجام  عملیات ℃ 0034کاربامات پس از عبور از یک کندانسور کمکی در همان فشار اما در دمای 
ی جریان ردد. از طرفگمیباز  راکتورود. سپس جریان مایع آن به شمیسپس گاز خروجی از این واحد برای از بین بردن آمونیاکها شسته 

است. و سپس  0,0MPa ود، به مرجله دوم میرود که در همان دما ولی در فشارشمیمایع دیگری که از اولین مرحله تجزیه کننده خارج 
ود. شیمود. پساب گازی که از مرجله دوم و سوم خارج شده در کندانسور کاربامات سوم و چهارم، کندانس شمیبه اخرین مرجله فرستاده 

رم ور چهاود. از کندانسشمیسپس جریان گازی که با پساب مایع از هر دو واحد شستشو و کاربامات مایع به کندانسور اولیه فرستاده 
سور ود. سپس پساب ان بعد از عبور از لوله شستشو به کندانشمیجریان امونیاک از بخش تثبیت با امونیوم کاربامات سرد شده شسته 

 .[004] اشدبمیو خروجی از بخش سوم تجزیه کننده محلول اوره  رددگمیسوم باز 
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 Montecatini کامل بازگشت یتکنولوژنمایی از : 00 شکل

 مایع-بازگشتی گاز فرایند: 0-0-7
دد شناخته رگمیبه طور کلی توسط آمونیاک بازگشت داده شده با کربن دی اکسید که به شکل کاربامات باز فراینداین  

 ...اشاره کرد.و Mitsui toatsu ،Stamicarbon ،SNAM PROEETTI ،Chemico تکنولوژیبه  توانمیود. از انواع آن شمی

 
 مایع -ازبازگشت گ فرایندنمایی از  :00 شکل

 Stamicarbonبازگشت کامل  فرایند: 0-0-0-7

قبل از انکه  راکتوراتفاق میفتد. پساب  ℃ 004-034و در دمای  MPa 04,0شکل ان در زیر امده است. واکنش در فشار  
سازی اصافی اشد. جریان مایع که در پیش جداکننده تشکیل شده به مراحل جدابمی 343KPaوارد پیش جداکننده شود، دارای فشار 

وب برای رد. همچنین یک اسکرابر مرطگمیباز  راکتورمیرود. انواع امونیاک  کربن دی اکسید کندانس شده و کاربامات تشکیل شده به 
 .[004] تعبیه شده است فرایندبازیابی آمونیاک برای بازگشت در این 
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 Stamicarbon کامل بازگشت فرایندنمایی از : 00 شکل

 SNAM PROEETTIدفع آمونیاک  فرایند :2-0-0-7

اشد. اما در بمیربن کمیدفع کربن دی اکسید استا فرایندنید، همانند کمیهمانطور که در شکل آن نیز مشاهده  فراینداین  
، 00MPaه ب 00MPaد در دو فشار متفاوت کار کند: توانمی فرایندود. شمیدفع آمونیاک نسبت به کربن دی اکسید انجام  فراینداین 

وارد یک استریپر با دما و  راکتوراشد. خروجی بمی 0به  0,3با نسبت  ℃004به  094. در دمای عملیاتی 03MPaبه  04,0MPaو یا 

ود و مقدار کمی از ان شمیود. بیشتر امونیاک و کربن دی اکسید در این بخش حذف شمی MPa 03به  04و  ℃044به 004فشار  
ود. همچنین شمیود. جریان بالایی هر دوی انها جمع اوری و کاربامات بازگردانده شمیجداکننده ناگهانی حذف همراه با اوره و اب در 

ود. شمیفرستاده ورراکتاشد که به بمی، دفع کاربامات و امونیاک فرایندود. ویژگی منحصر به فرد این شمیامونیاک اضافی نیز برگردانده 
 .[004]اعمال یک نیروی محرک الزامی است  است که 00MPaافت فشار در دفع کاربامات 

 

 
 SNAM PROEETTI اکیآمون دفع فرایند: 03 شکل
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 : آروماتیکها5-7
 د نفتا، بنزین پیرولیز را به واسطه های بنزن، تولوئن و زایلنتوانمیی است که فرایندیک مجموعه آروماتیک ترکیبی از واحدهای 

محصول مختلف مورد استفاده  034ود، چرا که در تولید بیش از شمیدر ساختمان پتروشیمی محسوب  تبدیل کند. بنزن یک جزء اصلی
به سیکلوهگزان، اتیل بنزن، و کومن اشاره کرد. محصول زایلن نیز دارای چهار  توانمییرد. از جمله مهمترین مشتقات ان گمیقرار 

ی از آن اشد که بخش عمده ابمیاشد. مهمترین ایزومر آن پارا زایلن بمیو اتیل زایلن ایزومر با نام های پارا زایلن، ارتوزایلن، متازایلن 
 یرد. بخش کمی از تولوئن نیز برای حلالها و مشتقاتگمیبه طور انحصاری برای تولید الیاف پلی استر، و رزینها مورد استفاده قرار 

نزن، د فقط شامل بتوانمیاشد. ساده ترین آروماتیک بمیزن و زایلن ود اما بخش عمده ای از مصرف آن برای تولید بنشمیاستفاده 
هد شامل، هیدروتریتینگ نفتا برای از بین بردن گوگرد و ازت، دمیتولوئن و مخلوط زایلن باشد، و عمده واحدهایی را هم که تشکیل 

. قابل ذکر است که برخی از 0BTXبرای استخراج  کاتالیست ریفرمینگ برای تولید اروماتیک از نفتا، و در نهایت استخراج آروماتیک
جهان، علاوه بر واحدهای اصلی ذکر شده واحدهایی برای تولید پارازایلن و ارتوزایلن دارند. حتی برخی از انها  پتروشیمی دری هامجتمع

د توانمیتولید آن  فرایندورودی طرح اشد. با توجه به خوراک بمیشامل واحدی مهم برای استخراج پارازایلن از دیگر ایزومرهای زایلن 
 .[000] تنظیم شود

 3CCR 2پلت فرمینگ فرایند: 0-5-7

یرد. این تکنولوژی آروماتیکها را از مواد اولیه نفتنها و پارافینها تولید گمیامروزه در سراسر جهان مورد استفاده قرار  فراینداین 
 های حلقه به ها پارافین dehydrocyclization: هددمی رخ نظر مورد محصولات تولید برای هاراکتور در عمده واکنش ند. چهارکمی

 هیدروکراکینگ. آروماتیکها به عضوی 0 های حلقه زدایی عضوی، هیدروژن 0 به عضوی 3 های حلقه عضوی و ایزومریزاسیون 3
 .[000] کوچکتر های هیدروکربن به بزرگ های هیدروکربن

 با است، 0نفتایی که تصفیه هیدروژنی شده به طور کلی همانطور که در شکل نیز نشان داده شده است، خوراک فراینداین 
 بخش به و شده جمع هیتر در واکنش دمای در ترکیبی شده و خوراک ترکیب راکتور پساب در مبادله شده گرما و هیدروژن گاز بازیافت
 صورت هب کاتالیزور .اند گرفته قرار عمودی دسته یک در آدیاباتیک شعاعی جریان راکتور چهار معمول طور به .ودشمی ارسال راکتور

 یهاشواکن .یابد می جریان حلقوی کاتالیزور بسترهای در شعاعی صورت به بار که حالی در ، رود می پایین تهدس طریق از عمودی
 دودکش از گازهای .ودشمی استفاده interheater یک از واکنش دمای در بار کردن گرم برای راکتور هر بنابراین گرماگیر هستند، غالب

تبادل  بیترکی خوراک برابر در ، راکتور آخرین از خروجی ود. پسابشمی استفاده بالا فشار با خارب تولید برای معمولاً 3هیترهای آتش از
 .تاس هیدروژن گاز از سرشار بخار فاز .ودشمی تقسیم مایع محصولات و بخار به جداکننده یک و سپس در گرما کرده، خنک شده،

 ازیابیب قسمت به جداکننده مایع فاز همراه به غنی از هیدروژن خالص گاز .وندشمی بازیافت هاراکتور به و شده فشرده گاز، از بخشی
 از ایعم محصول .دهد ارائه را لازم بتواند عملکرد فرایند تا کرد سازی بهینه و مهندسی توانمی بخش این در .ودشمیفشرده  محصول

 شود. با خارج کآروماتی از غنی شده اصلاح محصول از اشباع شده سبک تا ترکیبات ودشمی ارسال کننده تثبیت یک به بازیابی بخش
 حدودی تا گفت توانمیکاتالیزور که  یرد. یکگمی شکل Platforming کاتالیزور روی بر واکنش شرایط در کک ، زمان گذشت

 احیاکننده طریق از رکاتالیزو. ودشمی منتقل CCRبخش احیای  به و ودشمی خارج راکتور دسته پایین از مداوم طور به شده غیرفعال
 هیدروژن اب احیاشده کاتالیزور .ودشمی تنظیم رطوبت سطح و سوخته آن در شده جمع ایی که کربنیابد، ج می به سمت پایین جریان

                                                           
1 Benzene,Toluene,xylene 
 یک نوع کاتالیست ریفرمینگ 2
3 Continuous Catalytic Reformer 
4 Hydrotreated naphtha 
5 fired heater 
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 .ندکن ارک خود بهینه شرایط در ندتوانمی هرکدام ، هستند جدا احیاکننده و راکتور های بخش که آنجا از .میرود راکتور دسته بالای به
 تأثیر ولمحص بازیابی های بخش و راکتور عملکرد روی آنکه بدون باشد، خاموش موقت بطور دتوانمی احیاکننده بخش ، این بر علاوه
 . [000] بگذارد

 

 
 CCR نگیفرم پلت روش به کیآرومات دیتول انیجر ینما :00 شکل

  Cyclar فرایند: 2-5-7
 یک با مشترک همکاری با ، UOP. ندکمی تبدیل مایع روماتیکمحصول آ به مستقیماً را LPG واحد، عمل یک در فراینداین 

 .داده است گسترش بالا ارزش ابمیپتروشی های آروماتیک تولید به را LPG از استفاده و داده توسعه را Cyclar فرایند ، دیگر شرکت
LPG ًنسبتاً مقدار .ودشمی بازیافت موادنفتی پالایش عملیات و نفتی و گازی میادین از که است بوتان و پروپان بخشی شامل عمدتا 

 در ها زایلن و ، تولوئن ، بنزن .ندکمی تبدیل پتروشیمی کاربردهای برای آل دهایاولیه ماده یک عنوان به را آن LPG فراوانی و کم
محصولات  و زینبن تولید ایبر تقاضای نفتا ، حال این اما با .وندشمی تولید مواد نفتی نفتا کاتالیست ریفرمینگ طریق از اول درجه

 توانایی Cyclar فرایندبه همین جهت،  .یابد افزایش نفتا ارزش کم شدن عرضه آن، با رود می انتظار اشد وبمیسیار بالا بمیپتروشی
 عنوان به بهتر است تا واکنشرا دارد.  ارزش کم اولیه مواد از پتروشیمی درجه با BTX تولید برای فردی به منحصر

dehydrocyclodimerization هیدروژن. یردگمی قرار استفاده مورد یمیکترمودینا نظر از ℃ 003 از بالاتر دماهای شود. در توصیف 
واکنش  یاربس های الفین ، تشکیل از پس .است سرعت کننده محدود مرحله ، الفین به( بوتانها و پروپان) سبک های پارافین زدایی
 ،هاواکنش این .ندوشمی حلقوی ها نفتن سمت به سرعت به سپس که ، شوند تشکیل بزرگتر های اسطهو تا وندشمی الیگومریزه پذیر،

مواد  به اه نفتن زدایی هیدروژن نهایی، واکنش مرحله .وندشمی کاتالیز اسید همه حلقوی سازی، و کردن الیگومریزه ، زدایی هیدروژن
 هانفتن از کامل تبدیل نتیجه در است، دلخواه مورد بسیار Cyclar فرایند عملیاتی شرایط در واکنش این .است آنها به مربوط آروماتیک

 تیجه باعثن در که کنند ایجاد هیدروکراکینگ جانبی واکنش یک اتان و متان ایجاد برای ندتوانمی همچنین ها واسطه .یردگمی صورت
 ها پنتان و ها اولفین. وجود داشته باشند خوراک در ندتوانمی نیز ها پنتان مانند تر سنگین های پارافین .ودشمی بازده دادن دست از

 بالاتر زورکاتالی کک میزان نتیجه در زیرا ، شود طراحی باید آنها به رسیدگی برای واحد این اما ، وندشمی تبدیل Cyclar واحد در تقریباً
 یهاواکنش برتری اما اشد،بمی گرماده نش شامل مراحلواک توالی اگرچه .ودشمی حاصل پروپان و بوتان خوراکی اولیه مواد از

 ود:شمی تقسیم اصلی بخش سه به Cyclar فرایند. ودشمی گرماگیر بسیار کلی واکنش یک به منجر زداییهیدروژن

 .اشدبمی 0هیترهای داخلی و شارژی هیتر ، ترکیبی خوراک مبدل ، شعاعی جریان راکتور دسته یک شامل راکتور بخش

                                                           
1 interheater 
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 .است کاتالیزور انتقال یک دسته احیاکننده و سیستم شامل CCR احیاکننده بخش

 .[000] است گاز بازیابی تجهیزات و استریپر ، کمپرسور ، محصول جداکننده شامل محصول بازیابی بخش

 ادهاستف مورد نفتا ریفرمینگ برای جهان سراسر در گسترده طور به که است CCR  پلت فرمینگ فرایند به شبیه جریان طرح
 سپس رکیبیت خوراک .یرندگمیدر تبادل گرمایی قرار  راکتور پساب با و وندشمی ترکیب هم با شده بازیافت و خوراک تازه .یردگمی قرار

 زورجریان کاتالی .اند شده چیده عمودی دسته چند یا یک در شعاعی آدیاباتیک، جریان راکتور چهار .ودشمی ارسال راکتور بخش به
 به بار ، راکتور هر بین در .یابد می جریان کاتالیزور حلقوی بستر در شعاعی صورت به ربا که حالی در پایین میاید، توسط تیرو جاذبه

 تقسیم مایع محصولات و بخار به جداکننده در راکتور آخرین از حاصل پساب .ودشمی گرم دوباره توسط یک هیتر داخلی واکنش دمای
خروجی  بخار .ودشمی خارج 6C آروماتیک محصول از اع شده سبکاشب تا ترکیبات ودشمی استریپر فرستاده به ود، و سپس مایعشمی
 جریان کی به جداسازی برای اشد،بمیکرایوژنیک  واحد یک معمول طور به گاز، که بازیابی بخش یک به و شده فشرده جداکننده، از

 ود.شمی تبدیل نشده ارسال LPG از بازیافت جریان یک و سبک ترکیبات اشباع از سوخت جریان یک ، خالص هیدروژن ٪03 محصول
 از مداوم طور به شده غیرفعال حدودی تا کاتالیزور .یردگمی شکل Cyclar کاتالیزور روی بر واکنش شرایط در کک ، زمان گذشت با

 عجم کربن که جایی احیاکننده طریق از کاتالیزور .ودشمی منتقل CCR احیاکننده به بازسازی برای و ودشمی خارج راکتور دسته پایین
 های شبخ که آنجا از .میرود راکتور دسته بالای به هیدروژن با شده احیا سپس کاتالیزور .یابد می جریان است، سوخته آن در شده

 موقت بطور دتوانمی احیاکننده بخش ، این بر علاوه. کنند کار خود بهینه شرایط در ندتوانمی هرکدام ، هستند جدا کننده احیا و راکتور
 فرایند عملکرد اصلی متغیرهای .[000] بگذارد تأثیر محصول بازیابی های بخش و راکتور عملکرد روی اینکه بدون شود شخامو

Cyclar، واسطه کامل اًتقریب تبدیل از تا باشد بالا کافی اندازه به باید حرارت درجه .هستند اولیه مواد ترکیب و فشار ، فضا سرعت ، دما 
 اندازه هب اما ، کند حاصل اطمینان باشد آروماتیک غیر یهایاخالصن از عاری اساساً که مایع محصول یک تولید منظور به واکنش های

 بهینه دما ودهمحد این در با تبدیل فضا سرعت .برساند حداقل به را انتخابی غیر حرارتی یهاواکنشایجاد  تا باشد کم کافی نیز باید
 .دارد فرایند عملکرد در زیادی تأثیر اکنشو فشار .آورد بدست عملیاتی هزینه حداقل با بالایی را محصول بازده تا ودشمی

UOP فرایند طرح دو حاضر حال در Cyclar هد:دمی ارائه جایگزین 

 از یمین به فقط بالا فشار طراحی .ودشمی توصیه باشد، نظر مورد آروماتیک عملکرد حداکثر که جایی در کم فشار طراحی
 .[000] ودشمیباشد، توصیه  برجسته ملاحظات برداری بهره و گذاریسرمایه یهاهزینه حداقل که جایی در و دارد نیاز کاتالیزور

 
 Cyclar روش به کیآرومات دیتول یکل انیجر ینما: 03 شکل
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 RZپلت فرمینگ  فرایند: 3-5-7
 خصوص هاست، ب مناسب آروماتیک تولید تأسیسات در استفاده برای که است ثابت بستر سیستم یک RZ پلت فرمینگ فرایند

 کاتالیزور .ندکمی استفاده RZ-100 کاتالیزور از  RZ پلت فرمینگ فرایند .دارند احتیاج بنزن زیادی مقادیر به که نتولیدکنندگا برای
RZ-100 خوراک اجزای ترین سخت تبدیل در خود توانایی به توجه با (های پارافین C6 و C7 )بزرگتر از قدم یک ، آروماتیک به 

 بازده که دیرگمی قرار استفاده مورد هایی موقعیت برای اول درجه در فرایند این .هددمی نشان را متعارف ریفرمینگ کاتالیزور فناوری
بسیار سودمند  RZ-100 کاتالیزور انتخابی عملکرد از ویژه به بنزن تولید .باشد نظر مورد هیدروژن و( تولوئن بنزن) BT آروماتیک، بیشتر

 های گزینه ا،نفت مستقیم اجزای فرایند در آن پذیری انعطاف و پارافینی های ری خوراکبکارگی در فرایند دیگر این اشد. تواناییبمی
 د.نکمیفراهم  آروماتیک امکانات در چه و جدید واحدهای در چه نیاز، مورد هیدروژن تهیه و آروماتیک تولید بهبود را برای بسیاری

 یا حلقه دنبازش کوچکتر چه هر از استفاده با را ها نفتن و ها رافینپا دتوانمی که است شده طراحی ای گونه به پلت فرمینگ فرایند
 در اما است، مشابه متعارف ریفرمینگ کاتالیزورهای با جهات بسیاری از RZ-100 کاتالیزور اگرچه .کند تبدیل آروماتیک به کراکینگ

 قابل طور به نتولوئ و بنزن برای متعارف ریفرمینگ کاتالیزور انتخاب .دارد زیادی تفاوت تولوئن و بنزن - سبک آروماتیکهای تولید
 یافته بهبود بسیار سبک های آروماتیک برای RZ-100 کاتالیزور انتخاب ، این مقایسه با .است C8 آؤوماتیکهای از تر پایین توجهی

یافت باز هیدروژن گاز با انفت خوراک تصفیه شده .اشدبمی ثابت بستر واحدهای سایر مشابه  RZواحد پلت فرمینگ پیکربندی  .است
 هایراکتور .ودشمی ارسال راکتور بخش به سپس ترکیبی خوراک .یردگمیدر تبادل گرمایی قرار  راکتور با پساب و ودشمیشده ترکیب 

 در بار کردن گرم برای راکتور هر از بنابراین هستند، گیر’گرما غالب یهاواکنش .دارند قرار 0پهلو به پهلو الگوی یک در شعاعی جریان
 فادهاست بالا فشار با بخار تولید برای معمولاً هیترهای آتش از دودکش گازهای .ودشمی استفاده هیتر داخلی یک از واکنش دمای

تبادل گرمایی  در ترکیبی خوراک با راکتور آخرین از حاصل پساب .است دسترس در نیز گرما برای ائتلاف دیگر های گزینه اما وند،شمی
 و است هیدروژن گاز از سرشار بخار فاز .ودشمی تقسیم مایع محصولات و بخار به جداکننده یک در ود.شمییرد و خنک گیمقرار 

 محصول بیبازیا قسمت به جداکننده مایع فاز با خالص هیدروژن از غنی گاز .وندشمی بازیافت هاراکتور به و شده فشرده گاز از بخشی
 از عمای محصول .داد ارائه را خاص نیاز مورد عملکرد تا کرد سازی بهینه و مهندسی توانمی بخش این در .ودشمیوارد  و شده فشرده
 با کاتالیزورها .شود خارج C6 آروماتیک محصول از شده سبک اشباع تا ترکیبات ودشمی ارسال کننده تثبیت یک به بازیابی بخش

 وانج برای احیاکننده تأسیسات .است ماه دوازده تا هشت معمولی آنها هچرخ طول .وندشمی غیرفعال واکنش شرایط در زمان گذشت
 .[000] است دسترس در RZ-100 کاتالیزور سازی

 
 RZ نگیفرم پلت روش به کیآرومات دیتول یکل انیجر ینما :09 شکل

                                                           
1 Side by side 
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 Parex فرایند: 0-5-7
 محصول، الاب بازیابی ، محصول یبالا خلوص که است مختلط زایلنهای از زایلن پارا بازیابی برای جداسازی روش یک فراینداین 

 که دارد اشاره C8 آروماتیک ایزومرهای از ترکیبی به "مخلوط زایلن" .هددمی ارائه را جاذب عمر افزایش و جریان بالای راندمان
 توسط اآنه کردن جدا که اشدبمی نزدیک هم به آنقدر ایزومرها جوش این .است زایلن ارتو و زایلن متا ، زایلن پارا ، بنزن اتیل شامل
 پارا رایب که جامد زئولیت جاذب یک از استفاده با زایلن پارا بازیابی برای کارآمد ای وسیله ، Parex فرایند .نیست عملی معمولی تقطیر
 نجریا با را جاذب از متحرک بستر یک Parex فرایند ، معمولی ای دسته کروماتوگرافی خلاف بر .ندکمی فراهم است انتخابی زیلن

 بستر ، ابتث تقریباً ترکیب با و مداوم طور به محصولات و خوراک .ندکمی سازی شبیه جاذب روی بر مایع تغذیه منبع یک با مخالف
 واحد ، آروماتیک مجموعه یک در ود.شمی هدمینا 0ساز شبیه-متحرک بستر جداسازی تکنیک این .نندکمی خارج و وارد را جاذب

Parex  واحد یک با و دارد قرار زایلن نستو دست پایین در Isomar آروماتیک محصول شامل زایلنها ستون خوراک .است شده یکپارچه 
C8 واحد پلت فرمینگ یک از CCR واحد یک در شده تولید های زایلن و Tatoray اجزای .اشدبمی C8 به زایلنها ستون بالای از 

 Isomar واحد به Parex واحد رافینیت .ودشمی بازیابی استخراج در بالا خلوص با زایلن پارا که جایی ، ودشمی تغذیه  Parex واحد
 .وندشمی بازیافت زایلن ستون به دوباره و وندشمی تبدیل اضافی زایلن پارا به C8 آروماتیک ایزومرهای سایر که جایی ود،شمی ارسال

 به زیلن راپا. ودشمی استفاده فیلمها و رزین ، استر پلی الیاف تولید یبرا ود،شمی بازیافت Parex فرایند در که بالا خلوص با زایلن پارا
 اتیلن یپل تا وندشمی داده واکنش گلیکول اتیلن با آن از پس که ود،شمی تبدیل( DMT) ترفتالات متیل دی یا( TPA) اسید ترفتالات
 فظهمح هر.یردگمی صورت جاذب اتاقهای در جداسازی .است استرها پلی اکثر برای اولیه ماده این که شود تشکیل( PET) ترفتالات

 ودشمی یبانیپشت تخصصی های شبکه یا بخش داخلی توسط زیر از جاذب بستر ود. هرشمی تقسیم جاذب بسترهای از تعدادی به جاذب
بخش  .ودشمی متصل اردو شیر به بستر خط یک توسط داخلی مونتاژ هر .اند شده طراحی جریان کارآمد بسیار توزیع تولید برای که

 معج بالا بستر از را مایع همزمان که حالی در ود،شمی استفاده محفظه از مایع کردن خارج یا تزریق برای جاذب بستر هر از داخلی
 و محفظه داخلی مجموعه 00 با جاذب بستر 00 دارای Parex معمولی واحد یک .هددمی انجام را زیر بستر روی مایعات توزیع و کرده

 اتاق دو از Parex واحدهای اکثر ، عملی ساز و ساخت ملاحظات به توجه با. کند می متصل دوار شیر به را بسترها که بستر خط 00
 جریانهای که هستند فعال بستر خط چهار تنها ، مشخص زمان هر در .اند شده تشکیل یک در هر تخته 00 با سری صورت به جذب

 تفادهاس خروج و تغذیه منبع های موقعیت ای دوره تعویض برای دوار شیر از .نندکمی منتقل جاذب همحفظ از خارج و داخل به را خالص
 بالای تا اول جاذب اتاقک پایین از را مایع گردش پمپ، یک .ندکمی حرکت محفظه پایین سمت به ترکیب برش عمودی زیرا ودشمی

 به .ندکمی تأمین اول اتاقک جاذب بالای تا دوم جاذب محفظه پایین قسمت از را گردش دوم پمپ .ندکمی تأمین اتاقک جاذب دوم
 نندهک دفع از عصاره جداسازی برای رقیق عصاره .نندکمی عمل جاذب بسترهای مداوم حلقه یک عنوان به جاذب اتاق دو ، ترتیب این
 لصخا کاملاً محصول آن در که ودشمی الارس انتهایی ستون به استخراج ستون از خروجی بالا .ودشمی ارسال استخراج ستون به

 ستون به محلول از رافینیت جداسازی برای دوار شیر از شده رقیق رافینیت .است شده جدا خوراک در موجود تولوئن گونه هر از پارازایلن
 ارتو ، زایلن متا ، بنزن اتیل: است C8 استخراج نشده آروماتیک اجزای حاوی رافینیت ستون خروجی از بالای .ودشمی ارسال رافینیت

 که ودشمی ارسال Isomar واحد به رافینیت محصول سپس .باشد موجود خوراک در است ممکن که آروماتیک غیر مواد سایر و زایلن
 از دوباره رافینیت و استخراج های ستون پایین مواد دافعه از .ودشمی بازیافت Parex واحد به سپس و شده تشکیل اضافی پارازایلن

 .[000] ودشمی بازیابی جاذب های محفظه به شیر دوار طریق

                                                           
1 simulating-moving-bed separation 
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 Isomar فرایند: 5-5-7
 فرایند .ودشمی استفاده C8 آروماتیک ایزومرهای مخلوط از زایلن خاص ایزومر بازیابی رساندن حداکثر به برای Isomar فرایند

Isomar استفاده تازایلنم یا توزایلنار بازیابی رساندن حداکثر به برای دتوانمی همچنین اما ، ودشمی اعمال زایلن پارا بازیابی برای اغلب 
 استخراج ترجیحاً زیلن-پارا ایزومر آن در که Parex فرایند واحد یک به مخلوط زایلن خوراک یک ، پارازایلن بازیابی مورد در .شود
 .ودشمی ارسال Isomar واحد به ، است شده تخلیه پارازایلین از کاملاً تقریباً که Parex واحد از رافینیت .ودشمی بارگیری ، ودشمی

 .ندکمی داج باقیمانده متازایلن و اورتو از را اضافی پارازایلن اصل در ند،کمی برقرار دوباره را زایلن ایزومرهای مجدد توزیع Isomar واحد
 و ها زایلن تام و -ارتو ، روش این در .ودشمی بازیافت Parex واحد به اضافی پارازایلن بازیابی برای Isomar واحد از مجدداً پساب
 ای گسترده دسته دو  .ودشمی تبدیل بنزن یا زایلن به بنزن اتیل ، کاتالیزور نوع به بسته .شوند منقرض تا وندشمی بازیافت بنزن اتیل

 اضافی طمخلو زایلن به را بنزن اتیل که ،( EB) بنزن اتیل ایزومریزاسیون کاتالیزور: دارد وجود زایلن ایزومریزاسیون کاتالیزورهای از
 .[000] نندکیم تبدیل بنزن ارزش با محصول یک به را بنزن اتیل که ، بنزن اتیل دی آلکیلاسیون کاتالیزورهای و ند،کمی تبدیل

UOP ایزومریزاسیون کاتالیزور حاضر حال در I-400 EB دی آلکیلاسیون کاتالیزور و I-300 EB کاتالیزور انتخاب .هددمی ارائه را 
 که ودشمی انتخاب زمانی معمولاً I-400 کاتالیزور .دارد ها خوراک ترکیب ، ها آروماتیک مجموعه پیکربندی به بستگی ایزومریزاسیون

 زایلن ایزومرهای از بیشتر یا یک برای بازیابی واحد یک با هشمیه Isomar واحد  .باشد پارازایلن حداکثر تولید مجتمع این اصلی هدف
را مشاهده  Parex-Isomar جریان طرح در شکل زیر. ودشمی ترکیب Parex واحد یک با پارازایلن بازیابی برای معمولاً .ودشمی ترکیب

 که ودشمی هدایت Parex واحد به زایلن ستون خروجی از بالای سپس وند.شمی تغذیه زایلن ستون به تازه مخلوط زایلنهای نید.کمی
 واحد به ، است پارازیلن وزنی درصد 0 از رکمت حاوی که Parex واحد از ود، و رافینیتشمی تولید وزنی درصد 00,0 پارازایلن آن در

Isomar [000] ودشمی ارسال. 

 
 Isomar روش به کیآرومات دیتول یکل انیجر ینما: 00 شکل

 Tatoray  فرایند: 6-5-7

 آروماتیک مجموعه یک در. ودشمی استفاده ها زایلن و بنزن به A9 و تولوئن های آروماتیک انتخابی تبدیل برای Tatoray فرایند
 مخزن در هاینک جای به شده استخراج تولوئن است قرار گرفته زایلن بازیابی های بخش و آروماتیک استخراج بین رایندف این مدرن،
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 پارازایلن تولید رساندن حداکثر به برای .ودشمی تغذیه Tatoray فرایند واحد به ، شود فروخته حلال مصارف برای یا شود مخلوط بنزین
 تولید به بنزن تولید از را شیمیایی تعادل این .شود تغذیه Tatoray فرایند واحد به دتوانمی نیز A9 جانبی محصول مجموعه، این از

 روش یک Tatoray فراینداست و  گرفته پیشی مخلوط های زایلن عرضه از پارازایلن تقاضای ، اخیر سالهای در .هددمی تغییر زایلنها
 یک در Tatoray فرایند واحد ترکیب .ندکمی فراهم سنگین های آروماتیک و تولوئن از مخلوط اضافی های زایلن تولید برای آل ایده

: Tatoray فرایند در عمده واکنش دو .کند فراهم را نفتا اولیه ماده یک از پارازایلن عملکرد برابر دو از بیش دتوانمی آروماتیک مجموعه
نامتناسب  هیمتس یا ناهمگن گسست به زایلن و بنزن به تولوئن تبدیل .است ترنس الکیلاسیون و 0نامتناسب تسهیم یا ناهمگن گسست
 بالاتر بسیار سطح در عملکرد برای فرایند این .است زایلن به A9 و تولوئن از ترکیبی ترنس آلکیلاسیون تبدیل .ودشمی گفته تولوئن
 و تولوئن اولیه ماده 34:34 اولیه نسبت با .است شده طراحی تولوئن ناهمگن گسست هایفرایند سایر به نسبت عبور هر در تبدیل

 شبخ طریق از باید که تبدیل نشده را مواد مقدار بالا، تبدیل سطح این .اشدبمی عبور هر در ٪34 تقریبا کلی تبدیل ، C9 آروماتیک
 واحد دازهان ، تولوئن و بنزن های ستون اندازه کوچکتر، بازیافت جریان یک .رساند می حداقل به شود بازیافت مجموعه این BT جزئی
 انجام هیدروژن جو یک در Tatoray فرایند یهاواکنش .رساند می حداقل به را واحدها این همه مطلوب مصرف و Tatoray فرایند

 هیدروژن مصرف ، دارد وجود Tatoray فرایند در حلقه ناچیز تخریب که آنجا از .برسد حداقل به کاتالیزور روی کک تشکیل تا ودشمی
 .وندشمی حفظ واکنش در اصل در بنابراین و هستند پایدار بسیار واکنش شرایط در متیل های از طرفی، گروه .دارد وجود کمی بسیار

 .داد نسبت Tatoray واحد به خوراک در موجود آروماتیک غیر یهایناخالص کراکینگ به توانمی را هیدروژن مصرف بنابراین بیشترین
 .ندکیم استفاده محصول جداسازی بخش یک و ثابت بستر راکتور یک از متشکل ساده بسیار جریان طرح یک از Tatoray فراینددر 

 ود.شمی گرم راکتور پساب با مبدل طریق از که ود،شمی ترکیب هیدروژن از غنی بازیافت قابل گاز با Tatoray واحد به تازه خوراک
 خوراک اب راکتور پساب .ندکمیبه سمت پایین جریان پیدا  کاتالیزور ثابت تخت روی از آنجا در رود، می راکتور به گرم خوراک بخار

 در شده مصرف هیدروژن کمی مقدار تا ودشمی مخلوط میکاپ گاز سپس با ود،شمییرد و خنک گمیترکیبی در تبادل گرمایی قرار 
 به و دوشمی جدا جداکننده بالای قسمت از هیدروژن از غنی گاز. ودشمی ارسال محصول جداکننده به سپس و شود جایگزین راکتور
 خارج بازیافت گاز قهحل از را شده انباشته ترکیبات سبک تا ود،شمیتصفیه  بازیافت قابل گاز از کوچکی بخش .ودشمی بازیافت راکتور

 از مایع و گازی محصولات و ودشمی خنک استریپر از بالای C5 خروجی .ودشمی ارسال استریپر یک به جداکننده پایین از مایع. کند
 debutanizer ستون به خروجی ار بالا مایع .ودشمی بیرون برده 0گاز سوخت سیستم به استریپر خروجی از بالای گاز .ودشمی جدا هم

 و بنزن های دهفرآور .شود بازیابی( استخراج) sulpholane واحد در جریان این در بنزنی هر تا ودشمی برگردانده پلت فرمینگ واحد
 مجموعه از BT جزئی بخش به تا وندشمی بازیافت دوباره و شده گرفته استریپر پایین از A9 و واکنش داده نشده تولوئن همراه به زایلن

 .[000] بازگردند ها آروماتیک

                                                           
1 disproportionation 
2 fuel gas 
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 Tatoray روش به کیآرومات دیتول یکل انیجر ینما: 34 شکل

 PX-Plus فرایند: 7-5-7
 و است یانتخاب صورت به فرایند این .ودشمی زایلن و بنزن به تولوئن ناهمگن گسست باعث انتخابی طور به PX-Plus فرایند

 که است ٪03 تعادل مقدار از بالاتر توجهی قابل طور به اشد، کهبمی  ٪04 حدود زایلن از کسری در پارازایلن غلظت دارای محصول
 روشی PX-Plus فرایند .ودشمی حاصل Tatoray فرایند مانند C9 و تولوئن آروماتیک ترنس آلکیلاسیون یهایفناور از استفاده با

 زودناف ها با آروماتیک طرحهای مجموعه در پارازایلن غلظت افزایش .ندکمی فراهم موجود پارازایلن امکانات گسترش برای اقتصادی
 ٪03 از را مرحله ای یک تبلور از حاصل دیبهبو توانمی خوراک پارازایلن غلظت افزایش با .دارد توجهی قابل فواید PX-Plus واحد

 تروشیمی،پ و پالایش راکتور های سیستم از بسیاری با عملیاتی فشار و دما شباهت به توجه همچنین با .داد افزایش ٪94 از بیش به
 لنزای و بنزن به ئنتولو ناهمگن گسست .ودشمی گرفته نظر در PX-Plus واحد در مجدد استفاده برای اغلب موجود، غیرفعال تجهیزات

در  رتغیی مقداری شد، متلاشی زایلن و بنزن به مولکولی دو واسطه هکمیهنگا .ودشمی حاصل مولکولی دو واسطه یک طریق از
 عین رد و کنند فرار پارازایلن و بنزن تا هددمی اجازه کاتالیزور منافذ همچنین ساختار .هددمی رخ زایلن مولکول روی متیل گروههای

 هیدروژن از شده غنی بازیافت گاز با تازه تولوئن خوراک ابتدا PX-Plus واحد در .ودشمی متازایلن و ارتو زایلن انتشار از مانع حال
 یا 0ان پاییننوع جری از است ممکن راکتور واحد، اندازه به بسته سپس و ودشمی گرم راکتور پساب گرما با تبادل با در و ودشمی ترکیب
 که اییج ود،شمی ارسال محصول جداکننده برای و ودشمی متراکم ود،شمی مبدل خنک طریق از راکتور از حاصل پساب .باشد شعاعی
 خروجی بالا زا سبک جانبی محصول آنجا در که ود،شمی فرستاده استریپر ستون به جداکننده مایع .ودشمی برداشته هیدروژن بازیافت

 تولوئن و ود،شمی بازیابی از بالا بالا خلوص با بنزن .ودشمی فرستاده تولوئن و بنزن بخش به استریپر پایین جریان .وندشمی خارج
 مرحله لیزاسیون تککریستا یک به مستقیماً است ممکن زایلن علظت بالا پارا .ودشمی فرستاده راکتور به و ودشمی بازیابی شده بازیافت

 Parex واحد به بازیافت ایزومرهای و خوراکی، تازه زایلنهای همراه به بازگشتی زایلن ستون طریق از است ممکن یا شود، ای تغذیه
 .[000] شود ارسال

                                                           
1 downflow 
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 PX-Plus روش به کیآرومات دیتول یکل انیجر ینما :30 شکل

 TAC9 فرایند: 8-5-7
 ،آروماتیک مدرن مجموعه یک در .ودشمی استفاده مخلوط زایلن به C9-C10 آروماتیکهای انتخابی تبدیل برای فراینداین 

 زایلن بازیابی های بخش و آروماتیک 0شکنش یا استخراج بین TAC9 و Tatoray هایفرایند ترنس آلکیلاسیون مانند یهایفناور
 روختهف حلال مصارف برای یا کرده مخلوط بنزین مخزن در اینکه جای به توانمی را شده جزئی سنگین های آروماتیک .یردگمیقرار 
-C9 یکآرومات و تولوئن فرایند برای آروماتیک مجموعه یک در ترنس آلکیلاسیون فناوری ترکیب .ردک تغذیه TAC9 واحد به شود،

C10 فرایندداشته باشد.  را نفتی اولیه مواد از حاصل زایلن پارا بازده برابر دو از بیش دتوانمی TAC9 به برای تر کارآمد ای وسیله 
 از مختلفی انواع شامل TAC9 فرایند .ندکمی را فراهم ها آروماتیک بخش ترین سنگین از مخلوط اضافی زایلنهای آوردن دست

( ولوئنت مانند ، یکسان مولکول دو بین آلکیل های گروه مجدد ترتیب) ناهمگن گسست شامل .است C9-C10 آروماتیک یهاواکنش
 در .است( لآلکی گروه یک از جزئی یا املک حذف) دی الکیلاسیون و( مختلف های مولکول بین ها گروه انتقال) ترنس الکیلاسیون ،

 درجه در رگیرد ترکیبات .وندشمی حفظ متیل های گروه که افتد می اتفاق ای گونه به آلکیل های گروه دی آکیلاسیون ،TAC9 فرایند
 یک حداقل ندوانتمی واکنش در درگیر اتیل گروه های مثال، عنوان به .هستند بنزن آلکیل یا جایگزین آلکیل آروماتیک ترکیبات اول

 های گروه ، این بر علاوه .باشند( زایلن اتیل) بنزن اتیل متیل دی یا( تولوئن اتیل) بنزن اتیل متیل ، بنزن اتیل دی مانند اتیل جایگزین
 بسیار کاتالیزور .ندهست زنبن متیل تری یا زایلن ، تولوئن مانند متیل های جایگزین فقط آنها که باشند ترکیباتی از ندتوانمی درگیر متیل
 متیل های روهگ .ندکمی منتقل ترکیبات سبک به آروماتیک های حلقه در را بوتیل و پروپیل ، اتیل های گروه همه تقریباً TAC9 فعال

 طرح با مشابه ، ساده بسیار جریان طرح یک از TAC9 فرایند وندشمیداده  ترنس آلکیلاسیون واکنش و ناهمگن گسست طریق از
 وراکخ. است محصول جداسازی بخش یک و ثابت بستر راکتور یک شامل فرایند این .ندکمی استفاده Tatoray فرایند برای جریان

 بترکی هیدروژن از غنی بازیافت قابل گاز با ابتدا خوراکی مواد .ودشمی شارژ TAC9 واحد به سپس و شده مخلوط بازگشتی مواد با تازه
 کاتالیزور ابتث بستر آن بر روی که جایی یابد، می جریان راکتور به سپس و وندشمی گرم راکتور پساب با مبدل طریق از که وند،شمی

 خنک حصولم کندانسور یک در ، ودشمی سرد ترکیبی تبادل گرمایی دارد، و خوراک با راکتور پساب .یابد می به سمت پایین جریان
 اپیکم هیدروژن با ودشمی جدا جداکننده بالای قسمت از که هیدروژن از غنی گاز .ودشمی جمع محصول جداکننده در سپس و ودشمی

 از مایع .ودشمی 0پاکسازی بازیافت قابل گاز حلقه از بازیافتی گاز از کوچکی بخش .ودشمی بازیافت راکتور به دوباره و شده ترکیب

                                                           
1 fractionation 
2 purge 



   

00 

 

 از مایع و گازی محصولات و ودشمی خنک کننده تثبیت از بالای C5خروجی  .ودشمی ارسال کننده تثبیت ستون به جداکننده پایین
بخش  به شده تثبیت TAC9 ود، و محصولشمیفرستاده  سوخت گاز سیستم به کننده تثبیت خروجی از بالای گاز .ودشمی جدا هم

 ٪34 به نزدیک کلی تبدیل .است Tatoray فرایند شرایط مشابه( فشار و دما) فرایند عملیاتی شرایط .ودشمی ارسال محصول شکنش
 .[000] باشد مناسب بازسازی شرایط در تجهیزات از مجدد استفاده برای دتوانمی است، و این

 sulpholane فرایند: 9-5-7
 مخلوط از لابا خلوص با هایی آروماتیک بازیابی برای قابل استخراج تقطیر با مایع مایع استخراج از ترکیبی sulpholane فرایند

 بخش در که هایی آلاینده. استCoke Oven Light Oil (COLO ) یا یرولیزپ بنزین نفتی، شده ریفرم نفتا مانند ، هیدروکربن های
 .است برعکس و اشدبمیتر  ساده قابل استخراج تقطیر بخش در بردنش بین از برای است دشوارترین آنها بردن بین از استخراج

نسبت به  را وسیعتری بسیار جوش دامنه اولیه مواد تا هددمی اجازه sulpholane واحدهای به ها تکنیک از استفاده ترکیبی این
-C6 های آروماتیک همزمان بازیابی برای توانمی را sulpholane واحد یک .کنند است، پردازش ممکن تکنیک هر با زمانی که تنها

C9 هکمیهنگا ،معمول رطو اما به .وندشمی بازیابی دست پایین در جداگانه صورت به آن آروماتیک اجزای که کرد، استفاده بالا خلوص با 
 و شود ساخته( ED) قابل استخراج تقطیر واحد یک عنوان به فقط توانمی را sulpholane واحد ود،شمی تولید تولوئن یا بنزن فقط

 استفاده اش مورد حلال از را خود نام sulpholane فرایند .ندکمی ساده را طرح نتیجه در برداشت، را کننده استخراج
 اکثر .است آروماتیک بازیابی برای موجود حلال کارآمدترین سولفولان است. گرفته "سولفولان" یا اکسید دی0،0نتتراهیدروتیوف

 به نسبت لانسولفو حلال که آنجا اما از .کنند کار بازیابی و بالا خلوص در ندتوانمی بیشتر حلال و بیشتر گردش با استخراج واحدهای
 به لالح نسبت کمترین با سولفولان واحدهای دارد، آروماتیکها برای بیشتری ظرفیت و خابانت ، تجاری استخراج حلالهای سایر

 استخراج دواح نوع هر به نسبت سولفولان واحد یک بنابراین، .نندکمی فعالیت ریفرم شده اولیه ماده نوع هر برای دسترس در خوراک
 نزنب محصولات بازیابی برای آروماتیک مجموعه یک در معمولاً لانسولفو واحد یک  .است ارزانتر برداری بهره و ساخت برای دیگر

 پایین رد سولفولان واحد ، یکپارچه کاملاً و مدرن آروماتیک مجموعه یک در .ودشمی ترکیب ازبخش بازتولید تولوئن و بالا خلوص با
 زا آروماتیک استخراج شده .ودشمی تغذیه لانسولفو واحد به اسپیلیتر خروجی بالای از C6-C7 جزء .دارد قرار اسپیلیتر ستون دست
 شکنش اب تولوئن محصولات و بنزن یرد، وگمی قرار استفاده مورد اثر الفینها بردن بین از برای رس خاک عنوان به سولفولان واحد
 .ودشمی تفادهاس آلیفاتیک های حلال در یا ودشمی مخلوط بنزین استخر درون معمولاً سولفولان واحد از رافینیت .وندشمی بازیابی ساده
 تولوئن. سازد هبرآورد را پتروشیمی کاربردهای خلوص مشخصات تا شود بازیابی قابل استخراج تقطیر یا استخراج با هشمیه باید بنزن
 ناهمگن سستگیا  دی آلکیلاسیون واحد در تغذیه از قبل معمولاً و شود استخراج پتروشیمی کاربردهای در مستقیم استفاده برای باید

 حاوی C8 زءج که نندکمی عمل شدتی چنان با مدرن CCR پلت فرمینگ واحدهای .ودشمی استخراج اضافی زایلن و بنزن تولید برای
 با .شود رسالا زایلن بازیابی طرح بخش به مستقیماً استخراج بدون دتوانمی و نیست آروماتیکی غیر یهایناخالص توجهی قابل مقدار

 زا قبل باید بنابراین و است آروماتیکی غیر یهایناخالص توجهی قابل مقادیر حاوی COLO و پیگاز جریانهای C8 جزء ، حال این
 خوراک ده،ش داده نشان زیر نیز شکل در که همانطور .شود استخراج زایلن بازیافت برای یا بازار در مخلوط های زایلن عنوان به بازیابی

 استخراج کننده طریق از خوراک که آنجا ند. ازکمیحرکت  حلال جریان به مخالف بالا، بطرف و ود،شمیاستخراج کننده  وارد تازه
 کم سیارب آروماتیک محتوای نظر که از رافینیت نیز، جریان یک .ودشمی حل حلال در انتخابی صورت به آروماتیک یابد، می جریان
 ودشمی ارجخ کننده استخراج پایین قسمت از اشد،بمیآروماتیک  مواد از پر کهغنی  حلال .ودشمی خارج استخراج کننده بالای از است،

 وندشمی جدا لالح از کاملاً استخراج تقطیر قابل با هستند، بنزن از بالاتر فراریتی دارای که آروماتیک غیر اجزای .ودشمی استریپر وارد و
 نآ در که ود،شمی بازیافت استخراج کننده به خروجی از بالا جریان این .وندشمی خارج آن از ها آروماتیک از کمی مقدار همراه به و

 قسمتهای .وندشمی استخراج انتهایی قسمت از و نندکمی جابجا حلال فاز از را سنگین آروماتیک غیر آروماتیک، مواد غیر ترکیبات سبک
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 روماتیکآ محصول آن در که بازیابی ستون به ماتیک هست،آرو غیر یهایناخالص از عاری توجهی قابل طور به که استریپر، از زیرین
 ینا آروماتیک، جزء ترین سنگین و سولفولان حلال بین جوش نقطه در زیاد تفاوت دلیل به .ودشمی ارسال ود،شمی جدا حلال از

 حلال .ندکمی کار خلاء تحت بیبازیا ستون ، حلال دمای رساندن حداقل به برای .ودشمی انجام انرژی حداقل با و راحتی به جداسازی
 بازیابی برای و ودشمی بازیابی سربار صورت به استخراج این .ودشمی بازگردانده استخراج کننده به ریکاوری ستون پایین از خالص شده
 خارج نندهک استخراج بالای قسمت از رافینیت جریان .ودشمی منتقل دست پایین در تقطیر های ستون به تولوئن و بنزن محصولات

محلول جدا  لحلا تا یرد،گمیقرار  تماس در آب با رافینیت شستشو، ستون در .ودشمی هدایت رافینیت شستشوی ستون به و ودشمی
 مورد ریریکاو ستون بخاردهی در بعنوان و ودشمی تبخیر آب استریپر در گرم گردش در حلال با تبادل گرما با حلال از غنی آب .شود

 ستون بالای از ترافینی محصول .ودشمی پمپ ریکاوری ستون به آب استریپر پایین قسمت از شده انباشته حلال .یردگمی قرار استفاده
 رافینیت محصول .است بسیار ناچیز و قابل چشم پوشی رافینات در موجود سولفولان حلال مقدار .ودشمی خارج رافینیت شستشوی

 تحت فقط سولفولان حلال ، عادی عملیاتی شرایط در .ودشمی استفاده آلیفاتیک حلال بردهایکار یا بنزین کردن مخلوط برای معمولاً
 هوا شتن احتمال برابر در حفاظتی عنوان به واحد طراحی در کوچکی حلال بخش احیای یک .یردگمی قرار جزئی اکسیداتیو تخریب

 لالح احیای سمت به گردش به طور مستقیم در حلال از کوچک جریان یک ، طبیعی کار حین در .است شده درج دستگاه داخل به
 و الفین کمی مقدار حاوی است ممکن سولفولان واحد یک از استخراج شده محصول .ودشمی هدایت شده اکسیده حلال حذف جهت
 این بردن بین از ایرب .ذاردگمی منفی تأثیر تولوئن و بنزن نهایی محصولات اسید شستشوی رنگ آزمایش بر که باشد ناخالصیها سایر

 انجام فیفخ بسیار شرایط در رس خاک عملیات .ودشمی تصفیه رس خاک توسط شکنش، از قبل ترکیب استخراج شده، ،هایناخالص
 بنزن آن رد که آروماتیکها شکنش بخش به شده تصفیه سپس ترکیب استخراج شده .است حداقل رس خاک مصرف میزان و ودشمی

 نیاز هب بسته آروماتیک شکنش بخش طراحی .ودشمی هدایت ود،شمی بازیابی مخلوط زایلن اوقات گاهی و ئنتولو ، بالا خلوص با
 .[000] است متفاوت مشتری خاص فرایند

 
 Sulpholante روش به کیآرومات دیتول یکل انیجر ینما: 30 شکل

 تری سدیم پلی فسفات: 6-7

حصولات حاصل از واکنش اسید فسفریک با سدیم گفت سدیم فسفات یک نام کلی برای طیف گسترده ای از م توانمی 
 pHاشد. تری سدیم فسفات، به عنوان یک منبع قلیایی برای پاک کردن فلز ، به عنوان یک بافر بمیهیدروکسید یا سدیم کربنات 

زکننده ه عنوان یک تمییرد. تری پلی فسفات سدیم نیز بگمیقلیایی مورد استفاده قرار  pHاستاندارد و به عنوان یک ماده سفید کننده 
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ود. از این رو صنایعی که تولید کننده مهارکننده های خوردگی ، صنعت آبکاری ، شمیفلز در محصولات تصفیه آب استفاده 
هستند و صنعت  pHآزمایشگاههای شیمیایی ، که امکان تولید محصولات دفع کننده فلزات را دارند،یا امکان تولید کننده عوامل تنظیم 

کلی برای  فراینداره نند. در این قسمت توضیحاتی دربکمیکاغذ و خمیر کاغذ، از فسفاتهای سدیم در محصولات خود استفاده تولید 
سفریک به برای سدیم فسفاتها به جز نسبت اسید ف فرایندمرطوب اسید فسفریک ارائه شده است. مراحل  فرایندفسفات از  تولید سدیم 

و نوع ، اندازه و ساخت تجهیزات تبلور و خشک کردن مشابه است. نمک فسفات سدیم توسط یک  راکتورخاکستر سودا در مرحله 
ورد از این ود. دو مشیمتولید  راکتورواکنش پایه اسید بین اسید فسفریک و هیدروکسید سدیم یا خاکستر سودا )کربنات سدیم( در یک 

ند. نکمیپتاسیم و کلرید سدیم را به مخلوط واکنش اولیه اضافه ، هیدروکسید  Solutia-Carondeletو  Solutia Augusta ،نوع
م به عنوان سفید کننده ود و کلرید سدیشمیتولید اتفاق می افتد، اضافه  فرایندتبلور که بعداً در  فرایندهیدروکسید پتاسیم برای تثبیت 

 .[000] ودشمی اضافه

2H3PO4 + 3Na2CO3⟶ 2Na3PO4 + 3H2CO3 
 H3PO4 +3NaOH ⟶ Na3PO4 + 3H2O  

 روش اسپری کلاسیک: 0-6-7

 STPP  چند مرحله از دهیدراته کردن مخلوط فسفات معادل با نسبت  فرایندبا یکNa2O

𝑃2𝑂5
تولید شامل  بدست میآید. 0: 3مولی از   .

د فسفریک مرطوب ، اسید فسفریک )اسی فراینددر  خشک( است. فرایندمرطوب( و گرمایش ) فرایندخنثی سازی اسید فسفریک )
( با مقدار هیدروکسید سدیم یا کربنات در مقدار لازم برای به دست آوردن محلول اورتوفسفاتها با نسبت "استخراج حرارتی یا خالص"

Na2Oمولار

𝑃2𝑂5
خشک ،  فراینددر  ود.شمیآب  کاهشمحلول بدست آمده از طریق روش خشک کردن اسپری دچار  ود.شمیخنثی  3 :5 

 ( به دست آید.10O3P5Naود تا محصول نهایی تری پلی فسفات سدیم )شمیلوط کم آب از فسفاتها در یک کوره دوار تنظیم مخ

یرد. گاز احتراق حاصل از یک کوره دوار از فیلتر کیسه ای محکم عبور گمیاین محصول تحت آسیاب ، غربال و بسته بندی قرار 
مصرف انرژی بالا  روش اسپری کلاسیک برای خشک کردن  به انرژی بیشتری نیاز دارد. د.وشمیبازیافت  فرایندند و سپس در کمی

 .[000] ودشمیخنثی سازی ناشی  فراینداز ضرورت استفاده از اسید فسفریک رقیق در 

 روش خشک و تک مرحله ای: 2-6-7
ود و شمیبازیافت  STPPود، سپس مقداری از محصول نهایی شمی( با کربنات سدیم خنثی 4PO3H ٪33اسید فسفریک غلیظ ) 

سرعت  STPPبازیافت  یرد.گمیتک مرحله ای قرار  فناوریود، و در یک کوره دوار در یک عملیات شمیلوط به دست آمده خشک مخ
ند ، همچنین حمل و نقل مخلوط را به یک کوره دوار کمیخشد و در برابر جمع شدن پودر محافظت بمیجریان محصول را بهبود 

دیم وند و به محصول نهایی تری دی فسفات سشمیارتو فسفات ها به پیرو فسفات متراکم ند ، این کوره جایی ست که کمیتسهیل 
ش تر از رو روش خشک و تک مرحله ای ، که در آن عمل خشک کردن اسپری گران قیمت از بین رفته است ، ارزان وند.شمیتبدیل 

 .[000] اسپری کلاسیک است
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 فسفاتی برای تولید سدیم تری پلی ا مرحله تک و خشک روش :30 شکل

 روش تک مرحله ای خشک تولید تری پلی فسفات سدیم: 3-6-7
دو مرحله  یزدای ود که شامل خنثی سازی و هیدروژنشمیپلی فسفاتهای متراکم معمولاً با استفاده از روشی چند مرحله ای تولید 

( با استفاده از سودا است که WPPA) فرایندای است. مرحله اول تولید سدیم تری پلی سولفات، خنثی سازی اسید فسفریک مرطوب 
ود. محلول بدست آمده شمیانجام  Na/P = 5/3 ≈ 1.67های خنثی سازی مجزا با نسبت مول نهایی راکتورمعمولاً در دو مرحله در 

ن شک کردود. مرحله دوم خشمیفرستاده  کنندهو دی سدیم است که پس از تصفیه به تبخیر -شامل ترکیبی از اورتوفسفاتهای مونو
وند. در مرحله سوم ، مخلوط پیروفسفاتها از مرحله دوم در یک شمیدر خشک کن های اسپری است ، جایی که ترکیبات در آن متراکم 

وب یا خالص و مرط فراینداسید فسفوریک  ود.شمیود ، که منجر به تراکم بیشتر به سدیم تری پلی فسفات شمیکوره دوار تنظیم 

Na2Oود. نسبت مول های، شمیاستفاده  STPPولید کربنات سدیم معمولاً در ت

𝑃2𝑂5
 مواد اولیه مورد استفاده برابر است. .

5Na2CO3 + 6H3PO4⟶2Na5P3O10 + 9H2O+5CO2 

شامل خنثی کردن اسید فسفریک با کربنات سدیم یا هیدروکسید سدیم است ، سپس نمک به دست  STPPمرحله اول تولید 
 فسفات و دی سدیم خشک کردن به تتراسدیم دی فراینددروژن فسفات و فسفات دی سدیم هیدروژن( در طی آمده )سدیم دی هی

ود. شمیدیم فسفات سپلی وند. مرحله بعدی منجر به متراکم کردن نمکهای پیروفسفات به تری شمیدی فسفات دی هیدروژن متراکم 
افزایش می یابد. درجه خنثی سازی باید به شدت مورد بررسی قرار گیرد خنثی سازی، واکنشی یونی است که سرعت آن با افزایش دما 

در درجه قلیایی پایین  توانمیرا  3NaPOدر محصول نهایی در درجه قلیایی بالاتر افزایش می یابد ، در حالی که  7O2P4Na، محتوای 

پایدار است. در حالی  ℃ 004ازی تا دمای به دست آمده از واکنش خنثی س 4PO2 NaHتر تشکیل داد. فسفات دی هیدروژن سدیم 
ود ، کم شمی)شکل درجه حرارت پایین( متراکم  Maddrell( و نمک 3NaPOکه در ) 7O2P2H 2Naکه بالاتر از این دما ، آن را به 

ی پلی ود. روند تشکیل ترشمیبدون آب  7O2P4Na( منجر به تشکیل 4HPO2Naتراکم هیدروژن فسفات دی سدیم ) فرایندند. کمی

ود و همراه با افزایش دما ، سرعت آن افزایش می یابد. در دمای شمیشروع  ℃ 034-044فسفات سدیم بدون آب در محدوده دمای 

متراکم شکل فاز دوم را  STPP،  ℃ 044شد ، در حالی که در دمای کمیبدون آب چند دقیقه طول  STPP، چگالش در  ℃ 044

ه کامل نیست و محصول بدست شمیود که هشمیتبدیل  0کاملاً سریع به فاز 0، فاز ℃ 344-034ند. در فواصل دمای کمیفرض 

ود شمیمنجر به به دست آوردن آلیاژ  ℃ 903حاوی چند درصد فاز دوم دمای پایین است. گرمایش بیشتر تا  ℃ 344 <آمده در دما

ود ، در حالی که سرد شمی STPPز ا 0ث تغییر فازباع ℃ 004-344که سرمایش سریع آن و سپس نگه داشتن آن در محدوده دمای 

 .[000] ودشمیباعث تشکیل فاز دوم  ℃ 034شدن آهسته و نگه داشتن آن در 
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 تتراکلر اتیلن: 7-7
ه ب تترا کلر اتیلن از نظر تجاری به عنوان یک حلال هیدروکربن آغشته به کلر و به عنوان یک واسطه شیمیایی اهمیت دارد.

 خشک کردن تمیز برای ٪09یایی ، شیم واسطه برای ٪04اشد که: بمیین شرح صورت تخمینی استفاده نهایی برای تتراکلر اتیلن به ا
 .متفرقه استفاده برای ٪0 و نفت پالایش کاتالیزور بازسازی برای ٪0 ، سطح کردن تمیز و سازی آماده برای ٪09 ، نساجی فرایند و

ود که رنگ روغن را از پارچه ها پس از انجام شمینساجی از تتراکلر اتیلن به عنوان یک حلال تمیز کننده استفاده  فراینددر 
، گریس ها ، واکس ها و روغن ها را بدون آسیب رساندن به الیاف  هایند. تتراکلر اتیلن، قادر است چربکمیعملیات بافندگی جدا 

ننده چربی مایع، عامل دفع کطبیعی یا ساخته شده توسط انسان حل کند. یکی دیگر از کاربردهای مهم تتراکلر اتیلن به عنوان بخار و 
تتراکلر اتیلن اولین بار در ایالات متحده به شکل تجاری  ود. شمیاست. همچنین برای از بین بردن دوده از دیگهای صنعتی استفاده 

 فرایندن از این یلچهار مرحله ای با استفاده از استیلن و کلر به عنوان مواد اولیه بود اما به دلیل گران بودن است فرایندتولید شد. یک 
 اشد:بمی فرایندرد. در حال حاضر، اکثر تتراکلر اتیلن تولید شده توسط یکی از سه کمیفقط یک طرح در امریکا استفاده 

 کلرزنی مستقیم هیدروکربنهای خاص: 0-7-7
شتقات ه یا بدون کاتالیزور است. مشامل واکنش کلر با یک هیدروکربن مانند متان ، اتان ، پروپان یا پروپیلن در دماهای بالا ، همرا

د توانمیه هد ، کدمیمورد استفاده قرار گیرد. واکنش یک محصول خام را تشکیل  فرایندکلر شده هیدروکربن نیز ممکن است در این 
 استیلن است. فرایندخالص شود تا یک درجه ای برسد که در بازار عرضه شود. این روش ساده تر و اقتصادی تر از 

ند به عنوان خوراک اولیه استفاده شوند. اما توانمیهای دیگر فرایند، پسماندهای هیدروکربن حاصل از فرایندن در این همچنی
 ند.کمیمقادیر زیادی هیدروژن کلرید تولید 

 کلرزنی اتیلن دی کلراید: 2-7-7
 است. 2Cر هیدروکربنهای کلر دار کلرزاسیون اتیلن دی کلراید، شامل کلرزنی غیر کاتالیستی اتیلن دی کلراید یا سای 

 اکسایش کلر: 3-7-7

اکسی کلریزاسیون اتیلن از طریق اتیلن دی کلرید است، به طور گسترده ای برای تولید تری کلرواتیلن و تتراکلر اتیلن است، که بدون 
 .[003] یردگمیکلرید مورد استفاده قرار تولید خالص هیدروژن 

 پارا دی اتیل بنزن: 8-7
اشد. در صنعت ایزومر پارا از سایر ایزومرها مهمتر بمیبه طور کلی دی اتیل بنزن دارای سه نوع ایزومر با نامهای ارتو، متا و پارا 

نیت سطحی در بازیابی پارا زایلن از ایزومررافی اشد. یک ماده شیمیایی با ارزش بالا است که به دلیل کاربرد آن به عنوان ماده جاذببمی

8C از اهمیت ویژه ای در صنعت برخوردار است. تقاضا برای پارا دی اتیل بنزن با رشد مداوم تقاضای پارا زایلن افزایش می یابد. دی ،
ند به راحتی سنتز شوند. این توانیمو غیره  3AlCl ،HF  ،3BF اتیل بنزنها با استفاده از کاتالیزورهای آلکیل دار شده موجود مانند

ایزومرها دارای نقاط جوش بسیار نزدیک به یکدیگر هستند، از این رو جداسازی انها دشوار است و بسیار گران قیمت است. علاوه بر 
به دلیل آلکیل دار کردن  ، نه تنها جداسازی دشوار است ، بلکه جلوگیری از اتلاف مواد اولیه 3AlClاین ، در استفاده از کاتالیزور از نوع 

چندگانه به محصولات سنگین پلی الکلیلات غیرممکن است. علاوه بر این ، با توجه به اسیدیته قوی ، دفع کاتالیزور باعث آلودگی 
 ود.شمی فرایندبه غیر از خوردگی تجهیزات در حین کار  زیستمحیطجدی 

ذب پارا ایزومر از ایزومرهای دی اتیل بنزن مخلوط است ، که در طول تولید روش دیگر برای تولید پارا دی اتیل بنزن ، جداسازی جا
، 3AlCl وند. کاتالیزورهای اسیدی جامد ، به ویژه زئولیت ها برای جایگزینی کاتالیزورهای نوع قبلی شمیاتیل بنزن / استایرن تولید 
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HF  ،3BE 5 بسیار مفید هستند. نوع جدیدی از کاتالیزور زئولیت ، که به-ZSM های فرایندو  هایمعروف است و در بسیاری از پتروشیم
در اینجا به جزئیات روش تولید کاتالیزور نمیپردازیم اما باید گفت که منافذ این نوع از زئولیت ها دارای  ود. شمیهیدروکربن استفاده 

وند. از این شیموند و هیدروکربنهای بزرگتر رد شمی سوراخهایی یکنواخت هستند. بنابراین ، هیدروکربنهای کوچکتر از ابعاد منافذ جذب
ل محصو "،  "واکنش دهنده انتخابی  "ود. این مواد شناخته شده هستند که دارای شمییاد  "غربال مولکولی"رو اغلب به عنوان 

یک  وجود دارد ، اما معمولاً دری شیمیایی موارد بسیار زیادی هاواکنشهستند. استفاده از این خصوصیات برای استفاده از  "انتخابی 
معین فقط یک نوع انتخاب در یک زمان بدست میاید، یعنی انتخاب واکنش دهنده یا انتخاب محصول یا انتخاب حالت، و یا  فرایند

اما از ، قادر به برآورده کردن نیازهای انتخابی بالا به محصولات مولکول های مختلف است، ZSM-5حالت انتقال. کاتالیزور زئولیت 
ان غنی ود. جریشمیپارا دی اتیل بنزن توسط هیدروکربنها به روش زیر تولید  ان نوع محصول نباید انتظار داشت.نظر ایزومرهای هم

اشد. چنین جریانهای هیدروکربنی از واحد نفتای کراکینگ شده در بمیاز اتیل بنزن ، حاصل از بنزین پیرولیز خام یا جریان پای گس 
ی برای تولید پارا دی اتیل بنزن با استفاده از یک جریان واکنش دهنده فراینددر این روش  ه دست می آیند.بمیتروشییک مجموعه پ

، )جریانی از مخلوط زایلن یا جریان پای گس زایلن از بنزین پیرولیز یا جریان  8Cغنی از اتیل بنزن ، مانند یک جریان آروماتیک 
بنابراین متشکل از ایزومرهای عمدتا اتیل بنزن و زایلن به همراه مقادیر کمی از ترکیبات آروماتیک  ود.شمیآروماتیک پای گس( مربوط 

7 C ،9C  10وC  شامل تماس با جریان واکنش دهنده و یک ماده آلکیل کننده از قبیل اتیلن ، اتانول در حضور یک  فراینداست. این
ای سنگین از هشده عملیات، بازیابی پارا دی اتیل بنزن و دیگر هیدروکربن کاتالیزور ترکیب عملیات انتخابی تحت شرایط مشخص 

 .[000] اشدبمی راکتورپساب 

 نزناتیل ب: 9-7
ه عنوان یک بیمود. در صنعت پتروشیشمیاتیل بنزن یک ترکیب شیمیایی که به عنوان یک هیدروکربن آروماتیک شناخته 

ترکیب واسطه برای تولید استایرن در تولید پلی استایرن و مواد پلاستیکی به کار میرود. این ماده شیمیایی از ترکیب اتیلن و بنزن در 
 پردازیم:اشد که در ادامه به ان میبمیود که دارای روشهای متفاوتی شمیبر کاتالیست اسیدی تولید یک واکنش شیمیایی مبتنی 

ود. دو نوع آلکیلاسیون شمیخوب مخلوط های آروماتیک تولید  0اتیل بنزن از آلکیلاسیون اتیلن و بنزن و همچنین شکنش
 فاز مایع و فاز گازبرای تولید اتیل بنزن وجود دارد که عبارتند از: آلکیلاسیون 

 آلکیلاسیون فاز مایع: 0-9-7
 Dowانند ی لایسنسوری مهاشرکتاشد که امروزه توسط بمیآلومینیوم کلرید فاز مایع منبع غالب برای اتیل بنزن  فرایند

Chemical ،BASF ،sell chemical ،Monsanto  فرایندود. شمیاستفاده Monsanto  کیلاسیون تحت لیسانس آل فرایندمدرنترین
اشد. در کنار این کاتالیست از طیف بمییک واکنش گرماده  AlCl3اشد. آلکیلاسیون بنزن در حضور کاتالیست بمیآلومینیوم کلرید 

در کنار کاتالیست آلومینیوم کلرید،  فرایندود. در این شمیاستفاده  AlBr3 ،FeCl3 ،BF3گسترده ای از کاتالیستهای اسید لوییس مانند 
د نیاز به کاتالیست اصلی را کاهش توانمی، که  ودشمیاستفاده  0ل کلرید یا هیدروژن کلرید به عنوان یک کاتالیست پیش برندهاز اتی

. نمودار  0اشد: آروماتیک مایع، گاز اتیلن، و فاز کمپلکس کاتالیزور مایعبمی راکتورمرسوم الومینیوم کلرید شامل سه فاز در  فراینددهد. 
در زیر نشان داده شده است. یک مخلوطی از کاتالیزور کمپلکس، بنزن خشک، و پلی آلکیل بنزن بازیافت شده به طور  دفراینجریان 

ه مخلوط ود. اتیلن و کاتالیست پیش برنده بشمیود و برای پراکندگی کاتالیزور در فاز آروماتیک، متلاطم شمی راکتورپیوسته خوراک 

                                                           
1 Fractionation 
2 Calatyst promoter 
 یک ماده قهوه ای مایل به قرمز به نام روغن قرمز 3
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جایی که فاز کاتالیست  Settlerخنک شده و در یک  راکتورود. سپس خروجی و پساب مایع شیمتزریق 0واکنش از طریق اسپارگرز
ود. سپس فاز آلی توسط آب و کاستیک برای حذف مقدار آلومینیوم کلرید و شمیسنگین از فاز مایع آلی و جریان بازگشتی سرازیر 

نیوم صفیه ابتدا خنثی سازی و سپس به عنوان یک محلول آلومیود. سپس فاز محلول از این مراحل تشمیکاتالیست پیش برنده شسته 
ی ود. بنزن واکنش داده نشده توسط ستون اول خروجی از بالا بازیابشمیکلرید اشباع شده و لجن آلومینیوم هیدروکسید مرطوب بازیابی 

ل جدا از محصولات سنگین پلی الکی ود، که در این قسمت اتیل بنزنشمیو، سپس خروجی پایین این ستون، ورودی ستون دوم شمی
ود و محصول نهایی بدست میاید، سپس ترکیبات سنگین پلی آلکیلها به ستون سوم و اخر میروند و از بالای ستون پلی آلکیل شمی

بات مان ترکیشوند. باقی مانده در ستون آخر که ه راکتوربنزن ها خارج شده تا به عنوان جریان بازیافتی همراه با خوراک ورودی وارد 
 .[003] یردگمین سوخت مورد استفاده قرار آروماتیک پلی سایکلو هستند، به عنوا

 
 عیما فاز ونیلاسیآلک فرایندنمایی از  :30 شکل

 فاز بخار کاتالیست زئولیت فرایند: 2-9-7

ای عنوان شده ند. در این دمکمیبستگی به نوعش کار  Mpa 0-0و فشار   ℃034-044در بازه دمایی  فراینددر این  راکتور
ر شکل د فرایندنمودار جریان د به عنوان بخار بازیابی شود. توانمیو گرمای واکنش گرماده  فراینداز گرمای کلی ورودی  %00بیش از 

چند بستری به صورت موازی، یک گرمکن آتشی، و تجهیزات بازیابی گرما را  راکتورپایین نشان داده شده است. در بخش واکنشف دو 
 هد تا ترنس آلکیلاسیون و آلکیلایبون همزمان اتفاق بیفتد. چرا که کاتالیست بهدمیمنفرد اجازه  راکتوریک کاتالیست فعال در داریم. 

انها اشد. یکی از جریبمیشامل تولید متوالی  راکتورود، و نتیجه آن ایجاد کک و نیاز به یک دوره احیا دارد. دو شمیآرامی غیرفعال 
هفته عملیات، انجام این  9-0شد و بعد از کمیساعت طول  00اشد. احیا حدودا بمیلی که جریان  دیگر در حال احیا برقرار است در حا

این جریان به عنوان منبع گرمایی برای ستون ند. کمیاز بخش خالص سازی به عنوان بخار داغ عبور  راکتورکار ضروری است. پساب 
ود، اتیل بنزن شیمنش داده نشده را بازیابی کند. سپس خروجی از پایین ستون به ستون دوم وارد و تا بنزن واکشمیتقطیر اول استفاده 

نزن از ود تا آلکیل بنزن و پلی آلکیل بشمیبه عنوان محصول نهایی از بالا خارج شده و محصول پایین ستون به ستون سوم منتقل 
 .[003] اشند جدا شودبمیغیرقابل بازیافت ترکیبات سنگین که 

                                                           
1 Spargers 
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 تیزئول ستیکاتال بخار فاز فرایندنمایی از : 33 شکل

 کاتالیست زئولیت فرایندفاز مایع : 3-9-7
دودا درصد حود. شیمآلکیلاسیون در فاز مایع برقرار است و چندین بستر، بسترهای کاتالیستی، و تزریق اتیلن استفاده  راکتور

د، این اشبمیاشد. از انجایی که واکنش گرمازا بمیایزوترمال  راکتورکرد اشد. و تقریبا عملبمیدرصد  044 راکتورتبدیل اتیلن در این 
 ود. سکل آن در پایین نشان داده شده است، همانطورشمیمقدار گرما برای تولید بخار یا گرمای مورد نیاز در ستونهای تقطیر استفاده 

ود. در بخش شیملکیلاسیون به ستونهای تقطیر فرستاده آلکیلاسیون و ترنس آ راکتورنید، جریان پساب خروجی از کمیکه ملاحظه 
 اکتورراشد که باعث جدا شدن بنزن تبدیل نشده از بالای آن و بازکشت به بمیتقطیر یه ستون وجود دارد، ستون اول، ستون بنزن 

تون خارج شده و خروجی از ود، در آن محصول نهایی از بالای سشمیود. خروجی از پایین این ستون، خوراک ستون اتیل بنزن شمی
ترنس آلکیلاسیون  راکتوراشد، به بمیود. محصول بالای این ستون که پلی اتیل بنزن شمیپایین ستون، خوراک ستون پلی اتیل بنزن 

 .[003]  یردگمین سوخت مورد استفاده قرار ردد و جریان پایین ستون به عنواگمیبر



   

00 

 

 
 تیزئول ستیکاتال فرایند عیما فاز فرایندنمایی از  :30 شکل

 بخار-کاتالیست زئولیت در فاز مایع فرایند: 0-9-7
اشد بیماشد. طراحی آن مشابه با تکنولوژی فاز مایع بمیآلکیلاسیون بر اساس ترکیبی از مایع و بخار  راکتوردر بخش  فرایند 

و فشار  ℃003-034. دمای واکنش آلکیلاسیون که ترکیب واکنش کاتالیستی با نقطیر در یک عملیات منفرد راکتوربه جز طراحی 
است و زمانی که بنزن به اضافه  % 90اشد. زمانی که خوراک فقط بنزن باشد، انتخاب پذیری بالای بمی MPa 0-0-0,0عملیاتی 

 را به سه فرایندانتخاب پذیری وجود دارد. همانطور در شکل نیز نشان داده شده است،  %00ترنس آلکیلاسیون خوراک باشد، بالای 
ود: آلکیلاسیون، ترنس آلکیلاسیون، و بخش تقطیر. بخش آلکیلاسیون نیز، شامل دو بخش تقطیر کاتالیست شمیبخش اصلی تقسیم 

ود و بخار اتیلن نیز از پایین وارد بخش تقطیر کاتالیست شمیوارد  راکتوراشد. خوراک بنزن از بالای بمیو بخش تقطیر استاندارد 
ود و سریعا گرمای واکنش بخار لازم شمیواکنش دهنده ها جریان متقابل وجود دارد. اتیلن در فاز مایع حل ود. در این بخش بین شمی

یلاسیون، اشد. در پایین بخش آلکبمیبرای انجام تقطیر را به وجود می اورد. محصولات آلکیلاسیون معمولا، اتیل بنزن، دی اتیل بنزن 
سیون ود شامل اتیل بنزن، پلی اتیل بنزن و... است. بخش ترنس آلکیلاشمیایینی که از آن خارج تقطیر استاندارد اتفاق میفتد و جریان پ

اشد. بمی ℃034-004ود. این بخش در دمای بین شمیبخار بنزن استفاده  -در بسترهای ثابت کاتالیست اتفاق میفتد. از مخلوط مایع
اشد. ای بیمود. واکنش اصلی نیز آلکیلاسیون بنزن برای تهیه اتیل بنزن شمیاز پلی اتیل بنزن در هر گذر به اتیل بنزن تبدیل  34%

اشد. سرانجام پلی اتیل بنزن و اتیل بنزن به سمت بخش استریپینگ بمیو در حضور کاتالیست زئولیت  ℃004کاتالیست در دمای 

گرمای مورد نیاز را فراهم  شی یا روغن داغاشد. گرمکن اتبمیو وابسته به فشار  ℃003-003نند. دمای این بخش کمیبنزن حرکت 
 .[003] ندکمی

 Dow chemical & Snamprogetti فرایند: 5-9-7
زن در یک واحد بندی ن اتان وترکیبی از دهیدروژناسی فرایندند. این کمیاین تکنولوژی اتیل بنزن را از بنزن و اتان تولید  

 .[003] ودشمیبنزن و حتی استایرن کامل  با تولید اتیلن، اتیل فراینداشد و سپس بمی
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 بخار-عیما فاز در تیزئول ستیکاتال فرایندنمایی از  :33 شکل

 لفورفورا :01-7

 quake roast فرایند: 0-01-7
 9فوت و قطر  00هایی که به صورت استوانه اند و به طول cookerاشد که با استفاده از بمیقدیمی ترین روش تولید فورفورال 

ود و از راهی دیگر شمیی در حال چرخش اند. از یک راه بخار خوراک وارد اشد. به صورت افقی هستند و در یک محور طولبمیفوت 
  cookerبا چرخش  cookerود و پس از بسته شدن شمیود. مواد اولیه مخلوط شده با اسید سولفوریک وارد شمیبخار محصول خارج 

اجرهای کربنی که توسط یک سیمان  ها باCookerند. کمیساعت کار  3تا حدود   ℃030و عبور بخار برای رسیدن به دمای 
 امروزه نیز برای تهیه فورفورال به کار میرود. فرایندضداسیدی بهم چسبیده اند، درست شده اند. این 

ر ، که به اسید سولفوریک رقیق که به عنوان کاتالیزور دهستسبوس برنج و باگاس  مانندضایعات کشاورزی  فرایندخوراک این 
، دایجسترها) هاضم( حول محوری افقی نیدکمینطور که در شکل زیر نیز مشاهده ود. هماشمی، آغشته دنکمیشرکت  فراینداین 

ند. بعد از اینکه دستگاه کمیرا ایجاد  KPa 000,99و  ℃030در این مرحله بخار فشار بالا دما و فشاری به ترتیب . نندکمیحرکت 
ود. از یک ریبویلر به منظور شمیبه جایی بخار فورفورال باز  به جهت جا بخارد شیر های دایجستر فشار و دما را تا حد زیادی بالا بردن

انتور در ود و داخل یک دکشمیود. خروجی از بالای برج کندانس شمیند و سپس وارد برج عاری ساز کمیتولید بخار فشار پایین عبور 
ا ود تشمیپایین  با دمایاد سبک مانند متانول است که وارد برج ود. فاز رویی حاوی آب و مقداری فورفورال و موشمیدو فاز جدا 

فورال ردد. لایه پایینی از دکانتور حاوی فورگمیترکیبات سبک از ان جدا شود و سپس خروجی از پایین برج دوباره به برج عاری ساز باز
 .[90]، [90] ودشمیاشد که برای گرفتن آب اضافی آن وارد مرحله آبگیری بمی
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 Quaker OATS روش به فورفورال دیتول فرایند: 39 شکل

 Quaker OATS پیوسته فرایند: 2-01-7
اولیه ناپیوسته یک کارخانه توانست نقطه عطفی را در تولید فورفورال ایجاد کند. این طرح  فرایندسال استفاده از  04بعد از  

اولیه  ند. موادکمیند و ردیف سوم به عنوان تعمیر و نگهداری یدکی عمل کمیاشد. دو ردیف آن کار بمیدارای سه بخش مشابه قطار 
متر و طول  0سر به قطر کمیود. در یک شمیتقال بیشتر رطوبت استفاده اشد، با فشار بخار کم در جهت انبمیآن که معمولا باگاس 

ود. در پرسهای خمشی هر کدام دارای شمیاشد، و توزیع کننده بخار در پایین است، انجام بمیمتر که مجهز به دو بالشتک افقی  3
 راکتوروارد  %03، به طوری که باگاس با رطوبت وندشمیاشند، مقداری از آب اشباع مجددا فشرده بمیتن بر ساعت  04ظرفیت تغذیه 

از فولاد ضدزنگ ساخته   auger pressبخش افقی که به صورت سری قرار گرفته اند، تشکیل شده است.  0از  راکتورود. هر شمی
-stainضد زنگ )ها از جنس فولاد راکتورمتر ساخته شده است. این  00متر و هر بخش به طول  0,9نیز به قطر  راکتورشده است و 

less-steel که با اجرهای مقاوم در برابر اسید روکش شده اند، ساخته شده است. از طریق نازل های متعدد بخار و اسید سولفوریک )
ود. این عمل اثر خشک کردن دارد، به شمیفوق گرم   034psi( است اما تا 04,99 atm) 004psiوند. بخار دارای فشار شمیاضافه 

ند. باقی مانده سیستم به طور متناوب کمیبا رطوبت خارج  راکتوراز  %04لی رقم آب اضافه شده با اسید، باقی مانده را طوری که ع
و بخار  رراکتوود. دو شیر پیستون و یک محفظه ی میانی وجود دارد که با باز کردن دریچه شیر اول، محفظه با فشار از مواد شمیخارج 

ود. در نتیجه باعث بیرون کشیده شدن محتوای شمیچه شیر اول بسته شده، و دریچه شیر دوم باز ود. سپس دریشمیمحصول پر 
اشد بمی %33ساعت و بازده تولید فورفورال  0ود. به طور کلی زمان اقامت شمیمحفظه به یک سیکلون برای جدایی جامدات از بخارات 

[90]. 
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 Quaker OATS روش به فورفورال دیتول فرایند: 30 شکل

 در چینناپیوسته مورد استفاده  فرایند: 3-01-7
 9متر و ارتفاع  0,3ها دارای قطر راکتورهد. تمامی دمیناپیوسته ارزان قیمت و بسیار ساده ای را پیشنهاد  فرایندچین  

اشد و برای حفظ خوردگی آن هیچ لایه ای وجود بمیمیلی متر  34ها از فولاد ساخته شده اند که ضخامت آن راکتورمترهستند. این 

ود، تا از شمییرند ، پوشانده گمیشکل  فراینداخلی آن توسط پلیمرهای فورفورال که به طور طبیعی در این ندارد اما دیواره های د

اسید سولفوریک  %0است.  %03میلی متر و میزان رطوبت انها  04-04خوردگی تا حدودی جلوگیری کند. اندازه ذرات خوراک بین 

ود. مواد اولیه شمیکیلوگرم فاز مایع داده  044کیلوگرم اسید در هر  0,3د. وشمیمحلول بر روی پسماندهای ذرتهای ورودی اسپری 

پر شود. بعد از بسته شدن دریچه، بخار از پایین  راکتوراز  %33ود تا حدودا شمیاسیدی شده از طریق دریچه ای در قسمت بالا شارژ 

 ود. ظرفشمیا باز کردن شیر پایین، باقی مانده تخلیه شد. پس از این مدت بکمیساعت طول  3-0ند که حدودا کمیبه بالا عبور 

ریبویلر  را مستقیما از طریق راکتوربه جای استفاده از یک ژنراتور بخار ثانویه، بخار  فرایندود. در این شمیثانیه خارج  04حدود در مدت 

و ی بخار کم ، اکثرا قبل از شروع تقطیر، در جهد و به جای استفاده از ستون ریکاوری برای دیگهادمیستون تقطیر آزوتروپیک عبور 

 .[009]، [90]وند شمیفلش 
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 نیچ روش به فورفورال دیتول فرایند :04 شکل

 ROSENLEW فرایند :0-01-7

 هشد داده نشان شکل در شماتیک صورت به ند،کمی کار باگاس اولیه مواد روی اکثرا ROSENLEW معمولی فرایند یک 

 از % 04 معمول طور به. نندکمی عبور خاکه حذف برای وند،شمی هدمینا  ترومل معمولاً که چرخان، های صفحه در اولیه مواد . است

 از د،ونشمی باز متناوب طور به که هیدرولیکی دیافراگم دو با باقیمانده درشت جزء .شوند رد ها دستگاه این از باید ورودی های باگاس

 رکتح یک که طوری به رود، می بیرون تخلیه دریچه ینچند طریق از پایین از ای دوره بطور باقیمانده و ود،شمی راکتور بالا وارد

 دقیقه 004 راکتور در اقامت زمان دارد. مدت وجود پایین به رو جهت در گرانشی صورت به شده فشرده اولیه مواد از آهسته پیوسته

 ننشا واکنش اولیه مواد با بد،یا می جریان بالا سمت و به ود،شمی تغذیه پایین در بار 04 گرم فوق بخار ، همزمان طور به و است،

 بالا، سمت به بخار جریان و پایین سمت به اولیه مواد حرکت با. ودشمی خارج بالا از و ندکمی جمع را فرار واکنش محصولات هد،دمی

 مقادیر و کمیفر اسید ، استیک اسید از ترکیبی کاتالیزور ود،شمین اضافه خارجی اسید هیچ. است جهت خلاف عملکرد روش یک

مخلوط بخار و  .ودشمی گفته  اتوکالیز" یا  ذاتی کاتالیز روش این به. است اولیه مواد از شده تشکیل کربوکسیلیک اسیدهای جزئی

اشد. بمیساعت  0الی  0 راکتوربرای خوراک در  اقامتود. در شرایط عادی زمان شمیفورفورال از بالای برج به سمت کندانسور هدایت 

اشد، اما این بمیقبل  هایفرایندفورفورال است. بخش تقطیر آن مشابه  %3-3ط پس از تقطیر و جداسازی حاوی حدودا در این مخلو

 0برای جداسازی بخارات از ذرات جامد، از اسکرونر فرایند. در این داردتکنولوژی، در بخش بازیافت اسید استیک را در کنار فورفورال 

به  ند. سپس بخارات بدست آمدهکمیود و استیک اسید را جدا شمیرال از بالا بر روی بخارات اسپری استفاده شده. اب اشباع از فورفو

ود. مایع در ستون جذب نیز حاوی مخلوط فورفورال شمیمایع تبدیل شده و به بخش های عاری سازی، جداسازی، و آبگیری فرستاده 

                                                           
 .دشواستفاده مییا شستن مایعات از جریان گاز  گازهاي نامطلوب از بین بردندستگاهی که براي 1 
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تیک اسید ود. دربخش بازیافت اسشمیاسید از بالا و فورفورال از پایین خارج اشد که وارد برج تقطیر شده و استیک بمیو استیک اسید 

 .[90]، [90] فورفورال به دست میاید %04-34دا حدو

 

 ROSENLEW  روش به فورفورال دیتول فرایند :00 شکل

 ESCHER WYSS پیوسته فرایند : 5-01-7
 از بورع از پس. ندکمی استفاده سیال بستر سیستم یک از ، است شده متروکه اکنون که ، ESCHER WYSS پیوسته فرایند

 وندشیم اسپری محلول، سولفوریک اسید با که جایی وند،شمی رها مرکزی لوله یک طریق از اولیه مواد ، چرخشی دهنده خوراک یک
 را ولیها مواد چرخان، کننده توزیع از ناشی بخار ، راکتور پایین نیمه در. شود داده خوراک رطوبت بخش در کاتالیزور این از درصد 0 تا
 پرتوهای توسط ، سیال بستر سطح. ندکمی فظح نظر مورد دهیدراتاسیون واکنش و هیدرولیز انجام حین در( سیال بستر) تعلیق حالت در

 زمان میانگین و ℃ 034 دما. ودشمی حفظ گاما اشعه سیگنال توسط شده کنترل تخلیه های دریچه توسط و شده، گیری اندازه گاما
 ناوران یک نقالهتوسط  نند. این ظرفکمیدر این تکنولوژی، از چوبهای ذرت به عنوان خوراک ورودی استفاده  .است دقیقه 03 اقامت

واهند خوراکی که میخ. وندشمیند. سپس در یک مخزنی به شکل قیف جمع کمیرا به یک آسیاب چرخشی منتقل  خوراکبالارونده، 
رحله به صورت وند. این مشمییرند و سپس به کاتالیست اغشته گمیشوند، در اثر تماس با فشار داغ قرار  راکتوروارد سیستم خوراکدهی 

بور از یک بخار داغ ع راکتورود. برای ورود به شمی راکتوراتفاق میفتد و محصول آن توسط عبور از یک شیر چرخشی وارد پیوسته 

فورفورال حاوی محصول واکنش که  کیلوگرم بر سانتی متر مکعب برسد. 004و فشار آن به  ℃ 004ند تا دمای واکنش به کمی
ند. پسماندهای جامد در حالتی کمیجدا کردن ذرات جامد آن از دو فیلتراسیون موازی عبور  خارج شده و برای راکتوراشد از بالای بمی
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وند. سپس شیمبه یک سیکلون جداکننده میروند. سپس گازهای خروجی از سیلیکون به برج شستشو منتقل  راکتورفشرده از پایین 
دیل شده و به مایع تب سپس خنک ود،شمی خارج برج بالای از متانول بخارود. شمیمخلوط آبی فورفورال به برج عاری سازی منتقل 

ی مقدار کم شامل بالایی سپس خنک شده و در دکانتور جمع آوری شده، لایه ود.شمی خارج از برج آب-فورفورال آزئوتروپ ود.شمی
 تانک یک وم، دراشد، و لایه دبمیقطیرت به برج برگشتی جریان فورفورال دارد. لایه نخست مقدار بیشتری پایینی لایه و است فورفورال

 .[90]ود شمی آوری جمع شده خنثی و فورفورال ودشمی خنثی سوزآور سود از استفاده سپس با ود.شمی ذخیره تخلیه

 
 ESCHER WYSSروش به فورفورال دیتول فرایند :00 شکل

 Petrole Chimie (Agrifurane) فرایند :6-01-7
ود. شمیته ناپیوس سری راکتورچندین برج تقطیر وارد خوراک همراه با نسبت معینی از خروجی فورفورال در پایین  فراینددر این 

قبل از است.  0به  0ود. در حالت عادی نسبت جامد به مایع شمیها از آب به جامد مایع مذکور استفاده راکتوربرای راه اندازی اولیه 

𝑲𝒈 0بخار  فشارهای نا پیوسته، راکتورسپس همزمان در همه وند. شمیفیلتر  Filter beltها مواد اولیه توسط  راکتورورود به 

𝑪𝒎𝟐  استفاده

𝑲𝒈 0,3ود. تا ماده موجود در محیط واکنش گرم شوند و فشار آن به شمی

𝑪𝑚𝟐  شارلازم رسیدند، توسط فها به راکتورمیرسد. وقتی تمام
داخل  دوم به راکتوردوم و بخارات  راکتور نخست به راکتوروند، بدین صورت که بخار خروجی از شمیخطوط بخار به یکدیگر وصل 

خر ا راکتورود. مخلوط بخار فورفورال از شمیاول وارد  راکتورادامه دارد. در واقع بخار فقط از  راکتورسوم و همینطور تا آخرین  راکتور

𝑲𝒈 0,3ناپیوسته در فشار  هایراکتورود. معمولاً شمیتوسط شیر فشار شکن کنترل 

𝑪𝒎𝟐 تولید فورفورال فرایندر طرح وجود دارد. در این د ،
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ی بخش عملیات ود. با استفاده از دوشمیو انجام عمل عاری سازی برای جلوگیری از تشکیل پلیمری شدن به صورت همزمان انجام 
ه سمت بورال لوط بخار فورفرا ایجاد کند. مخ فرایندد پیوستگی جریان و  تولید بخار فشار پایین در توانمیناپیوسته به شکل موازی 

مایع ایجاد اشد. بمیاستفاده شده است از نوع پوسته و لوله از نوع ترموسافین  فرایندود. مبدلهایی که در این شمیکندانسور فرستاده 
ی عمل ط ود. در شرایط ایده آل زمان بخاردهی درشمیشده در سایر سیستمهای عملیاتی مانند تقطیر، جداسازی و آبگیری فرستاده 

 بستگی دارد. فورفورال برای راکتورزمان عمل پیش گرم کردن نیز به سایز است، و دوداً سه ساعت حهیدرولیز تا مرحله عاری سازی 
دار ود. لایه پایین که مقدار فورفورال بیشتری را دارد، آبگیری شده تا مقشمیود، تقطیر شمیوتروپی که به دو لایه تقسیم زئتشکیل آ
 .[90]، [90]د بدست بیای مورد نظر فورفورال

 .[90] ی بزرگ صنعتی، مخصوصا در روسیه بکار میرودهاکارخانهدر  Agrifurane فرایندگفت که این  توانمیدر واقع 

 
 Agrifurane روش به فورفورال دیتول فرایند: 00 شکل

 SUPRATHERM  فرایند :7-01-7
 ینب بالا دمای از استفاده با که است پیوسته هیدرولیز فرایند یک شده، ایجاد KRUPP توسط SUPRATHERM فرایند

 جزئی یک با مخلوط آن در که ودشمی تغذیه( 0) مخزن به شده خرد باگاس. یابد می کاهش ساده لوله یک به راکتور ،℃ 004 تا 044
 یک در پسس. است عبور قابل( آبکی ماده) دوغاب یک تولید برای شده رقیق بسیار سولفوریک اسید مقداری و شده بازیافت ایعم از

 جریان این از. کند می تبدیل صاف پالپ یک به را دوغاب و آید می در گردش به( 0) بالا سرعت استاتور روتور خردسازی دستگاه
 در. ودشمی داده تحویل( 0) جریان راکتور یک به و ودشمی خارج( 0) مرکز از گریز مارپیچ پمپ یک توسط جانبی جریان یک خردساز،

اجام  را نظر مورد هیدرولیز سریعا نتیجه در و کند گرم ℃004 تا را پالپ تا ودشمی تزریق بالا فشار با بخار ،راکتور این ورودی انتهای
 تحت که سیکلون در. ندکمی عبور( 0) فشار کنترل شیر یک و( 3) کولر طریق از( 3) سیکلون یک به ورود از قبل واکنشی پالپ دهد.
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 جدا باقیمانده دوغاب از خروجی جریان یک و فورفورال از غنی بخار بخش به شده داده واکنش پالپ ند،کمی عمل یافته کاهش فشار
 ابلق بصورت آزئوتروپیک کاویتاسیون توسط ذرات این رد شده تشکیل فورفورال ،(0) شیر در فشار ناگهانی کاهش دلیل به. ودشمی

 علاوه. ودشمی آزاد انتشار با انتقال اساس بر مرسوم دفع فرایند از تری کامل بسیار ذرات از فورفورال ، روش این در. ودشمی آزاد احتراق
 عملکرد شافزای به منجر بنابراین ود،شیم تراکم و رزین تبدیل توسط تلفات کاهش باعث زیادی حد تا واکنش بالای دمای این، بر

 ستون وارد سپس .دارند نقش بخار بخش در فورفورال غلظت افزایش در دو هر سیکلون در فشار کاهش و( 3) کولر. ودشمی فورفورال
. اشدبیم ذرات از یعار مرسوم روشهای خلاف بر. ندکمی حفظ را آن بالای آنتالپی بنابراین ، ودشمی میانی میعان بدون و اول تقطیر
 ودشمی داده تحویل( 0) فشاری نواری فیلتر یک به و ودشمی خارج( 9) مارپیچ پمپ یک توسط( 3) سیکلون پایین از خروجی جریان

 ، ولفوریکس اسید از کمی های غلظت با اما شده تشکیل آب از اصل در که هددمی تشکیل را تصفیه یک و آبدار بسیار کیک یک که
 ، طرح این به توجه با. ودشمی بازیافت( 0) مخزن در خوراک ذخیره دوغاب تهیه برای فیلتر این. است فرعی های فرآورده و فورفورال

 جایگزین( 0) مخزن در اتلاف این. است کیک در موجود مقدار آن ضرر تنها که ودشمی مجدد استفاده و بازیابی سولفوریک اسید بیشتر
 برآورده کلی جرم تعادل تا ودشمی پر دوباره مخزن در نیز کیک و سیکلون بخار با سیستم از شده خارج آب ، مشابه طور به. ودشمی

 یک به اینکه تا ابدی می افزایش سیکلون بخار در فورفورال غلظت و رود می بین از کمی بسیار فورفورال بازیافت، سیستم دلیل به. شود
 خاصی بخش رازی شوند تولید منعی غلظت عنوان به ندتوانمین شکرها مانند نامطلوب رارف غیر جانبی محصولات. برسد پایدار حالت حد
 در هشمیه که تاس کننده تثبیت جریان دهنده نشان کیک تخلیه ، بنابراین. نندکمی ترک کیک توسط را طرح پیوسته بطور آنها از

 .[90] است نیاز مورد بازیافت های سیستم

 
 SUPRATHERM روش به فورفورال دیتول فرایند :00 شکل

 با تنها ، خارجی اسید گونه هیچ بدون ℃ 004  دمای در ود،شمی داده توضیح فرایند این ی زیرمجموعه در که STAKE فرایند

 در مقاومت برای. است معمولی زنگ ضد فولاد آن جنس و دارد نیاز زمان دقیقه 0,0 اقامت مدت برای شده، تولید درونی اسیدهای

 .است کافی دما این در درونی اسیدهای برابر

 STAKE فرایند: 8-01-7

 ، چوب تبدیل قابلیت با طرحهایی ساختن به اقدام ،STAKE TECHNOLOGY نام به کانادایی شرکت یک ، گذشته دهه چند از
 سه شامل ، Staketech" (SBC) توده زیست تبدیل" نام با فرایند این. ندکمی لیگنین سلولز، به لیگنوسلولز اولیه مواد سایر و باگاس
 :است مرحله
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 انجام ℃ 004 دمای با معمول طور به ، هیدرولیز این .شیمیایی مواد افزودن بدون اولیه مواد از بالا فشار/  دما درولیزهی (0)
 ود.شمی فلاش اتمسفر فشار به آن دنبال به و ودشمی

 .خام خامیلوسکسیلان محلول تولید برای شده هیدرولیز اولیه مواد از آب استخراج (0)

 .ذاردگمی سر پشت را سلولز بنابراین ، لیگنین بردن بین از ایبر قلیایی رقیق استخراج (0)
 .است مناسب کاملاً فورفورال تولید برای( 0) مرحله که شده مشخص اما ، است بوده سلولز ساخت فرایند این اصلی هدف ابتدا، در

 .است شده داده نشان شکل در که است "فیدر اسلحه" یک STAKE TECHNOLOGY وجه تمایز اصلی
 .هددمی قرار محور هم ای استوانه محفظه یک درون را شده خرد اولیه مواد حلزونی مارپیچ تیغه با بارکش یک
 فعال دقیقه در ضربه 004 فرکانس با هیدرولیکی صورت به که است معکوس حلقوی پیستونی دارای محفظه این ، چپ سمت در

 .ندکیم عمل هیدرولیز راکتور و محیط جو بین فشار یک عنوان به که شود تشکیل شده فشرده اولیه مواد از شاخه یک تا ودشمی
 .است شده تشبیه مسلسل به ، دستگاه این در زیاد کارایی دلیل به دهنده خوراک این
 کردن باز در حدودی تا و ندکمی اعمال خام مواد شاخه روی را تنظیم قابل فشار که است ای دریچه دارای محفظه راست، سمت در

 نهفته واقعیت این در  STAKE دهنده خوراک بزرگ مزیت. شود منتقل هیدرولیز راکتور داخل به خوراک تا هددمی اجازه ظهمحف
 به نتوزانپ کردن هیدرولیز برای که حدی در فقط آب ، فورفورال ساخت برای. کند تحمل را خشک تقریباً اولیه مواد دتوانمی که است
 .است لازم ، است نیاز وردم پنتوز این حل برای و پنتوز

 اسید کاتالیزور زیرا است نامطلوب اضافی ورودی آب گونه هر ، بنابراین. ودشمی آب تولید باعث واقع در فورفورال به پنتوز بعدی تبدیل
 عملکرد. ستا شده داده نشان شکل در STAKE فرایند از کلی مفهوم یک. اهدکمی آن در موجود احتراق مزایای از و ندکمی رقیق را

 خوراک سپس. ودشمی خیس آب کمی مقدار به ورودی باگاس ،(0) حلزونی مارپیچ تیغه با بارکش. است درصد 00 طرح این فورفورال
 هاضم دستگاه در فشار ، دما این با مطابق. ندکمی تزریق درجه 004 دمای با شده گرم هاضم به را باگاس ، بخار از استفاده با( 0) دهنده
03,3 atm دمنده سطل داخل به( 3) شیر طریق از سپس و ، یرندگمی قرار فورفورال به هیدرولیز تحت اولیه مواد ،(0) هاضم در. است 

 را باقیمانده( 3) حلزونی مارپیچ تیغه با بارکش یک. ندکمی جدا فورفورال از غنی محصول بخار از را مانده باقی و وندشمی فلش(  0)
 ذرات( 0) سیکلون توسط شده خارج بخار. میفرستد یرد،گمی انرژی شده گرم حد از بیش بخار توسط که( 9) دوار کن خشک یک به

 فورفورال مقداری حاوی کوچک بخار بخش یک و آبی پساب یک که ودشمی( 04) جزئی کندانسور یک وارد و ندکمی آزاد شده وارد
 کافی رطوبت از که کن خشک از شده خارج ذرات و ودشمی اضافه محصول بخار به( 0) دمنده سطل از آخر بخش. ندکمی تولید

 .میسوزند دیگ در هستند برخوردار
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 STAKE گان دریف از یینما: 03 شکل

 

 STAKE روش به فورفورال دیتول فرایند :00 شکل

 SUPRAYIELD فرایند: 9-01-7
 مورد در کاری هیچ اما رندبمی بهره بالا دمای در بازده پتانسیل از دو هر STAKE فرایند و SUPRATHERM فرایند

 فرایند به که جدید مفهوم یک ، عوض در .است متوسط جوش غیر واکنش یک این ، هنددمین انجام مضر یهاواکنش اساسی علت

SUPRAYIELD  فورفورال تئوری و تحلیلی فرایند در که ٪044  بازده از دنکر کپی هدف با. ودشمی عرضه بازار به ود،شمی هدمیان 

 داشته نگه جوش حالت در واکنش محیط زیرا است شده اثبات ٪044 فورفورال، عملکرد نظری و تئوری فرایند در .است آمده بدست
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 زیرا ود،شمین حاصل بخار تزریق با ارک این. میرود بخار مرحله به فوراً مایع فاز در شده تولید فورفورال گونه هر که طوری به ودشمی

 از ناشی وشج نقطه بلندی دلیل به نیست، آبی پنتوز محلول آوردن جوش به به قادر ترمودینامیکی نظر از چگالنده بخار فشار، هر در

 یرد،گمی رارق استفاده ردمو امروز به تا صنعتی فورفورال هایفرایند کلیه در که همانطور بخار کردن دفع و کردن گرم ، بنابراین. پنتوز

 دتوانمی آن در که ودشمی حل مایع فاز در موقت طور به شده تولید فورفورال گونه هر نتیجه در ود،شمی غیرجوش واکنش یک به منجر

 محیط در بخار چگالش از غیر به حرارتی منبع از استفاده با .برسد ضرر  فورفورال تبدیل یهاواکنش به پنتوز های واسطه با یا و خود با

 باید رارتیح مبدل یک توسط غیرمستقیم گرمایش هر فورفورال تولید در اما ، کرد جلوگیری ضرر یهاواکنش این از توانمی واکنش،

 نیاز مورد جوش ، SUPRAYIELD فرایند در ، دلیل همین به. باشد داشته را رسوب تحمل به تمایل گرایی، تبادل سطح هر مانند

 جوش به اتاق دمای در را آب توانمی ، turr 03 زیر فشار معرض در گرفتن قرار با که همانطور. ودشمی انجام متفاوت روشی با واکنش

 کننده نکخ) ودشمی گرفته آب آنتالپی از تبخیر گرمای زیرا یابد کاهش آب دمای تا ودشمی باعث جوش حرارتی، عایق شرایط در. آورد

 بالاتر ماید تا آب متفاوت، حرارتی سطح یک در. ودشمی داشته نگه آب بخار فشار زیر محیط، فشار که یزمان تا دتوانمی اما ،(تبخیر

 نپایی با شود، داشته نگه جوش حالت در و بیاید به جوش دتوانمی زیاد، فشار تحت رو این از ود،شمی گرم آن جوی جوش دمای از

 وسطمت واکنش یک با کار هدف با فورفورال فرایند یک برای. داشت نگه خارب فشاز سطح زیر را آن توانمی فشار، تدریجی آمدن

 هیچ نبدو و بخار چگالش با سرعت به توانمی را اولیه گرمایش که دارد را مزیت این فشار، کاهش تأخیر نام به ، فرایند این جوش،

 انحطاط به رو فلاش فرایند یک "افتاده اخیرت به فشار کاهش " ، SUPRAYIELD فرایند در. داد انجام زدایی رسوب در مشکلی

 تبدیل رایب لازم واکنش زمان با  مطابق تر پایین ثانویه فشار به بالا اولیه فشار از رفتن زمان مدت که طوری به کندی به که است

 ثانویه دمای و℃ 004 مثلاً باشد، زیاد باید اولیه حرارت درجه باشد، عملی گزاره این اینکه برای. است فورفورال به پنتوزان مطلوب

 شارف اولیه، دمای در راکتور کردن گرم از پس که آنجا از. است آهسته خیلی واکنش سرعت محدوده این در زیرا باشد℃ 094 زیر نباید

 اص،خ موارد در. است اجرا و کنترل قابل ساده نشت دریچه یک توسط راحتی به " افتاده تاخیر به فشار کاهش " است، زیاد مجرا در

 رایب را " افتاده تاخیر به فشار کاهش " یک از بیش توانمی است، محدود دسترس در بخار فشار با اولیه حرارت درجه هکمیهنگا

 که انیزم. دهد رخ است ممکن کوتاه گرمایش دوره در فقط ها زیان و ضرر. کرد استفاده فرفورال به پنتوزان کامل تبدیل از اطمینان

 شماتیک .باشد "معکوس فلاش" یک سریعتر هرچه باید اولیه دمای تا گرمایش ، دلیل همین به. است نیامده وشج به هنوز واکنش

 ادند با ، باشد شده متصل اولیه مواد به که حرارتی عایق با راکتور یک. است شده داده نشان شکل در SUPRAYIELD فرایند از

 گرمایش فرایند طی در. ودشمی گرم 𝑇1 حرارت درجه یک به ، است بسته( 0) و( 0) های دریچه که حالی در( 0) شیر طریق از بخار

 رفع با تا ودشمی باز( 0) دریچه و شده بسته( 0) شیر سپس.هددمی افزایش را بار رطوبت بنابراین ود،شمی متراکم بخار کوتاه، بسیار

 دمای روش این در هکمیهنگا .ودشمی دما آهسته کاهش اعثب این. شود ایجاد محصول بخار از کوچکی ثابت جریان تدریجی، فشار

 هیچ دوره این پایان در اگر. یابد خاتمه " افتاده تاخیر به فشار کاهش " اولین تا ودشمی بسته( 0) شیر باشد، شده انتخاب T2 مناسب

 هم هنوز ، حال این با اگر. ودشمی کامل ندهباقیما تخلیه برای( 0) دریچه کردن باز با هضم نیامد، دست به بیشتری فرفورال گونه

 خودسرانه دتوانمی روش این. ودشمی ارسال دیگری " افتاده تاخیر به فشار کاهش " به و شده گرم مجدداً راکتور آمد، دست به فورفورال

  یخارج اسید با توانمی را فرایند ، اولیه دمای به بسته. ودشمی کنترل( 3) اتوماتیک کنترل واحد توسط شیرها عملیات کلیه شودو تکرار

 نباید اشد،ب شده استفاده خارجی اسید از اگر. است کمتر خارجی اسید به نیاز ، باشد بالاتر اولیه حرارت درجه هرچه. داد انجام آن بدون یا

 اسید رفورال،فو تحلیلی ندفرای به توجه با. ودشمی زیادی خسارات باعث سولفوناسیون دلیل به بعدا زیرا باشد، سولفوریک اسید

 سبنامنا خوردگی دلیل به هیدروکلریک اسید از استفاده فنی عملیات در اما است، مناسب عملکرد ٪044 داشتن برای هیدروکلریک
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 یجادا باعث یراز است فسفریک ارتو اسید نظر مورد خارجی اسید رود، نمی بین از نیترات دلیل به نیتریک اسید که آنجا از و بود خواهد

 .است قوی هدف این برای کافی اندازه به اما ، نیست قوی اسید یک این. ودشمین جانبی واکنش هیچگونه

 

 SUPRAYIELD روش به فورفورال دیتول فرایند :03 شکل

  فورافورال تقطیر :01-01-7
 فرآورده سایر و فورفورال ٪0 تا ، آب ٪04 از بیش از متشکل بخار جریان یک کنون تا شده شناخته فورفورال هایراکتور امتم

 از انتریفیوژس جداسازی یا تصفیه از پس اوقات گاهی و ثانویه بخار ساختن برای معمولاً ، سازی مایع از پس. نندکمی تولید جانبی های

 ورالفورف-آب آزئوتروپ از اول، ستون در معمولی ساده تقطیر طرح یک. ودشمی تغذیه تقطیر طرح یک در محصول جریان جامد، مواد

 هدمینا آزئوتروپ ستون معمولاً اول ستون. است درصد 03 آن آب میزان و ℃ 03,93 جوی جوش نقطه دارای که ودشمی استفاده

 وپیکآزئوتر ویژگی که طوری به ود،شمی استفاده فورفورال یدروژناسیونده برای آئوتروپ همان از ، بعدی ستون در اگرچه ود،شمی

 به آزئوتروپ اب مطابق تقریبا جزئی است، دار سینی ستون یک معمولاً که اول، ستون از. نیست ستون اولین فرد به منحصر ویژگی

 فاز و آب از غنی سبک فاز یک ، مایع فاز دو که جایی ود،شمی تغذیه( 0) دکانتر یک در و ودشمی خارج مایع جانبی جریان یک عنوان

 با ، کم بخار دیگهای از ترکیبی بیشتر( 0) ستون سر بخش رددگمیباز اول ستون به سبک فاز. ودشمی جدا فورفورال از غنی سنگین

 صورت به که( 0) تونس یک در بخش این. است آب مقداری و فورفورال مقداری حاوی همچنان اما است، اصلی ماده عنوان به متانول

 از جزئی. شود تغذیه( 0) دکانتر به تا اند شده جدا هم از آب بیشتر و فورفورال آن در تا ودشمی فرستاده است، شده گرفته قرار تصادفی

 تصفیه رد یا دریا در اوقات گاهی بخش این. است استیک اسید اکثراً ، کربوکسیلیک اسیدهای برخی از پر آب( 0) ستون پایین خروجی

 عبور( 0) کننده خنثی یک طریق از ماده این. است فورفورال ٪00 شامل معمولاً( 0) سنگین فاز مرحله. ودشمی تخلیه فاضلاب خانه

 ثیخن از خام فورفورال که جایی ود،شمی تغذیه بخار تزریق با همچنین و ریبویلر یک با( 3) خلاء ستون یک در سپس و ودشمی داده

 شده متراکم 00) دکانتر در. است شده تشکیل فورفورال-آب آزئوتروپ از تقریباً( 3) ستون سر بخش. ودشمی رها آب محتوای از کننده

 بنابراین ود،شمی داده( 0) دکانتر داخل به سبک فاز. ودشمی جدا هم از سنگین و سبک مایع فاز یک در که جایی ود،شمی آوری جمع و
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 خارج جانبی جریان یک عنوان به فورفورال بخار نیز، سرستون زیر در. ودشمی رفلکس سنگین فاز و ندکمی خارج ستون از را آب

 .است نظر مورد محصول نمایانگر آن میعانات. ودشمی

 

 فوفورال یابیباز یبرا ریتقط از یطرح: 09 شکل
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 (3ضمیمه  هشتم ) فصل

 یسیس هایمربوط به جریانهای شبیه ساز اطلاعات 
 مقادیر مواد اولیه ورودی:

 تن در سال هیدرازین 044تولید 

400𝑡𝑜𝑛

𝑦𝑒𝑎𝑟
∗

1000𝑘𝑔

1𝑡𝑜𝑛
∗

1𝑦𝑒𝑎𝑟

300𝑑𝑎𝑦𝑠
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙

32.04𝐾𝑔 𝐻𝑦𝑑𝑟𝑎𝑧𝑖𝑛𝑒
∗

1𝑑𝑎𝑦

24ℎ𝑜𝑢𝑟𝑠
= 55.5

𝑘𝑔

ℎ
 𝐻𝑦𝑑𝑟𝑎𝑧𝑖𝑛𝑒 55.5   یا

𝐾𝑔

ℎ
∗

1𝐾𝑚𝑜𝑙

32.04𝐾𝑔 𝐻𝑦𝑑𝑟𝑎𝑧𝑖𝑛𝑒
= 1.73

𝐾𝑚𝑜𝑙

ℎ
 

ME-Ketazine:  1.73
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
𝐻𝑦𝑑𝑟𝑎𝑧𝑖𝑛𝑒 ∗

1𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑀𝐸−𝐾𝑒𝑡𝑎𝑧𝑖𝑛𝑒

1𝑘𝑚𝑜𝑙 𝐻𝑦𝑑𝑟𝑎𝑧𝑖𝑛𝑒
= 1.73

𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
 

H2O2:1.73
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
𝑀𝐸 − 𝐾𝑒𝑡𝑎𝑧𝑖𝑛𝑒 ∗

1𝑘𝑚𝑜𝑙 𝐻2𝑂2

1𝑘𝑚𝑜𝑙 𝑀𝐸𝑘𝑒𝑡𝑎𝑧𝑖𝑛𝑒
= 1.73

𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
 𝑇ℎ𝑒𝑜𝑟𝑦 ∗

100

85
=

2.04
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
 𝑖𝑛𝑑𝑢𝑠𝑡𝑟𝑖𝑎𝑙 𝑓𝑒𝑒𝑑 60.40 

𝑘𝑔

ℎ
 

MEK: H2O2:4:1 

MEK:1.73
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
𝐻2𝑂2 ∗ 4 = 6.92

𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
 𝑡ℎ𝑒𝑜𝑟𝑦 ∗

100

85
=

8.14
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
𝑖𝑛𝑑𝑢𝑠𝑡𝑟𝑖𝑎𝑙 𝑓𝑒𝑒𝑑 586.97

𝑘𝑔

ℎ
 𝑓𝑜𝑟 𝑓𝑖𝑟𝑠𝑡 𝑝𝑎𝑠𝑠 

Make Up: 0.17 
𝐾𝑚𝑜𝑙

ℎ
 𝑜𝑟 11.74

𝐾𝑔

ℎ
 

NH3: H2O2:3:1 

NH3: : 1.73
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
𝐻2𝑂2 ∗ 3 = 5.19

𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
 𝑡ℎ𝑒𝑜𝑟𝑦 ∗

100

85
= 6.11

𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
𝑖𝑛𝑑𝑢𝑠𝑡𝑟𝑖𝑎𝑙 𝑓𝑒𝑒𝑑 103.87

𝑘𝑔

ℎ
 

Acetamide: H2O2: 3:1      

Acetamide:1.73
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
𝐻2𝑂2 ∗ 3 = 5.19

𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
 𝑡ℎ𝑒𝑜𝑟𝑦 ∗

100

85
=

6.11
𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
𝑖𝑛𝑑𝑢𝑠𝑡𝑟𝑖𝑎𝑙 𝑓𝑒𝑒𝑑   360.92

𝑘𝑔

ℎ
 𝑓𝑜𝑟 𝑓𝑖𝑟𝑠𝑡 𝑝𝑎𝑠𝑠 

Make Up: 0.12
𝐾𝑚𝑜𝑙

ℎ
 𝑜𝑟  7.22

𝐾𝑔

ℎ
 

 70% 𝑎𝑐𝑒𝑡𝑎𝑚𝑖𝑑𝑒:
70 𝑔𝐴∗(

1𝑚𝑜𝑙

59.07𝑔𝐴
)∗100

70𝑔𝐴∗(
1𝑚𝑜𝑙

59.07𝑔𝐴
)+30𝑔𝐻2𝑂∗(

1𝑚𝑜𝑙

18.02ℎ2𝑂
)

= 41.51% 

  𝐻2𝑂 𝑓𝑜𝑟 𝑎𝑐𝑒𝑡𝑎𝑚𝑖𝑑𝑒: ((
1

0.4151
) − 1) ∗ 6.11

𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
𝐴𝑐𝑒𝑡𝑎𝑚𝑖𝑑𝑒 = 8.61

𝐾𝑚𝑜𝑙

ℎ
𝐻2𝑂 

 70% 𝐻2𝑂2:
70 𝑔𝐻2𝑂2∗(

1𝑚𝑜𝑙

34.02𝑔𝐻2𝑂2
)∗100

70𝑔𝐻2𝑂2∗(
1𝑚𝑜𝑙

34.02 𝑔𝐻2𝑂2
)+30𝑔𝐻2𝑂∗(

1𝑚𝑜𝑙

18.02ℎ2𝑂
)

= 55.2% 

 𝐻2𝑂 𝑓𝑜𝑟 𝐻2𝑂2: ((
1

0.552
) − 1) ∗ 1.73

𝑘𝑚𝑜𝑙

ℎ
𝐻2𝑂2 = 1.40

𝐾𝑚𝑜𝑙

ℎ
𝐻2𝑂 
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Chemical Amount per pass 

(Kmol/h) 
Amount per pass (Kg/h) Annual amount 

(ton/year) 
Hydrazine 1.37 55.5 400 

Hydrogen peroxide 2.04 60.40 434.88 
Ammonia 6.11 103.87 747.86 

Methyl ethyl ketone 8.14 586.97 671.49 
Acetamide 6.11 360.92 412.89 

Water 10.01 180.38 359.13 
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 یسیسهای: نمایی از شبیه ساز00 شکل
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 Unit Ammonia (2) H2O2 (6) Vmek (7) methyl 

ethyl ketone 

(8) 

      
Vapour Fraction  1.00 0.00 1.00 0.00 

Temperature C 60.00 32.85 42.75 42.75 
Pressure kPa 101.32 101.30 101.30 101.30 

Molar Flow kgmole/h 6.11 3.44 0.00 8.14 
Mass Flow kg/h 104.05 94.61 0.00 586.95 

Liquid Volume 

Flow 
m3/h 0.17 0.07 0.00 0.73 

Comp Mole Frac      
(Ammonia)  1.00 0.00 0.00 0.00 

 (70% H2O2)  0.00 0.59 0.00 0.00 

 (M-E-Ketone)  0.00 0.00 1.00 1.00 

 (H2O)  0.00 0.41 0.00 0.00 

 (Hydrazine)  0.00 0.00 0.00 0.00 

 (Methyl Ethyl 

Ketazine*) 
 0.00 0.00 0.00 0.00 

 (70% Acetamide)  0.00 0.00 0.00 0.00 

 

 Unit 
70%Hydrogen 

peroxide (15) 
70%Acetamide 

(14) 

Methyl 

ethyl ketone 

(13) 

Methyl 

ethyl ketone 

(16) 
      

Vapour Fraction  0.00 0.00 0.00 0.00 
Temperature C 32.85 42.65 42.75 60.00 

Pressure kPa 101.40 101.40 101.40 101.40 
Molar Flow kgmole/h 3.44 14.72 8.14 8.14 
Mass Flow kg/h 94.61 516.02 586.95 586.95 

Liquid Volume 

Flow 
m3/h 

0.07 0.50 0.73 0.73 
Comp Mole Frac      

(Ammonia)  0.00 0.00 0.00 0.00 
 (70% H2O2)  0.59 0.00 0.00 0.00 

 (M-E-Ketone)  0.00 0.00 1.00 1.00 
 (H2O)  0.41 0.58 0.00 0.00 

 (Hydrazine)  0.00 0.00 0.00 0.00 
 (Methyl Ethyl 

Ketazine*) 
 

0.00 0.00 0.00 0.00 
 (70% Acetamide)  0.00 0.42 0.00 0.00 



   

003 

 

 

 Unit 70%Acetamide 

(17) 
70%Hydrogen 

peroxide (18) 
To reactor 

(19) 
To reactor 

(20) 

      
Vapour Fraction  0.00 0.00 0.00 0.00 

Temperature C 60.00 60.00 60.00 60.00 
Pressure kPa 101.30 101.40 101.30 110.00 

Molar Flow kgmole/h 14.72 3.44 26.30 26.30 
Mass Flow kg/h 516.02 94.61 1197.58 1197.58 

Liquid Volume 

Flow 
m3/h 

0.50 0.07 1.30 1.30 
Comp Mole Frac      

(Ammonia)  0.00 0.00 0.00 0.00 
 (70% H2O2)  0.00 0.59 0.08 0.08 

 (M-E-Ketone)  0.00 0.00 0.31 0.31 
 (H2O)  0.58 0.41 0.38 0.38 

 (Hydrazine)  0.00 0.00 0.00 0.00 
 (Methyl Ethyl 

Ketazine*) 
 

0.00 0.00 0.00 0.00 
 (70% 

Acetamide) 
 

0.42 0.00 0.23 0.23 

 

 Unit Ammonia (21) 22 23 24 

      
Vapour Fraction  1.00 1.00 0.00 0.00 

Temperature C 60.04 131.01 131.01 131.23 
Pressure kPa 101.40 101.40 101.40 499.53 

Molar Flow kgmole/h 6.11 23.60 8.81 8.81 
Mass Flow kg/h 104.05 787.16 514.47 514.47 

Liquid Volume 

Flow 
m3/h 

0.17 0.92 0.54 0.54 
Comp Mole Frac      

(Ammonia)  1.00 0.11 0.00 0.00 
 (70% H2O2)  0.00 0.01 0.02 0.02 

 (M-E-Ketone)  0.00 0.19 0.03 0.03 
 (H2O)  0.00 0.63 0.22 0.22 

 (Hydrazine)  0.00 0.00 0.00 0.00 
 (Methyl Ethyl 

Ketazine*) 
 

0.00 0.03 0.11 0.11 
 (70% Acetamide)  0.00 0.03 0.62 0.62 

 

 Unit 25 26 27 28 
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Vapour Fraction  1.00 0.00 0.00 0.00 

Temperature C 131.05 285.53 178.44 285.50 
Pressure kPa 101.50 499.53 506.62 500.00 

Molar Flow kgmole/h 23.60 3.00 5.81 3.00 
Mass Flow kg/h 787.16 178.52 335.96 178.52 

Liquid Volume 

Flow 
m3/h 0.92 0.17 0.37 0.17 

Comp Mole Frac      
(Ammonia)  0.11 0.00 0.00 0.00 

 (70% H2O2)  0.01 0.00 0.02 0.00 
 (M-E-Ketone)  0.19 0.00 0.05 0.00 

 (H2O)  0.63 0.00 0.34 0.00 
 (Hydrazine)  0.00 0.00 0.00 0.00 

 (Methyl Ethyl 

Ketazine*) 
 

0.03 0.01 0.16 0.01 
 (70% Acetamide)  0.03 0.99 0.43 0.99 

 

 Unit 29 30 31 32 

      
Vapour Fraction  0.19 0.85 0.00 0.00 

Temperature C 133.72 129.37 221.63 34.18 
Pressure kPa 101.30 101.30 101.30 100.00 

Molar Flow kgmole/h 5.81 29.41 3.00 26.41 
Mass Flow kg/h 335.96 1123.12 177.23 945.89 

Liquid Volume 

Flow 
m3/h 0.37 1.29 0.17 1.12 

Comp Mole Frac      
(Ammonia)  0.00 0.09 0.00 0.10 

 (70% H2O2)  0.02 0.01 0.00 0.01 
 (M-E-Ketone)  0.05 0.16 0.00 0.18 

 (H2O)  0.34 0.58 0.00 0.64 
 (Hydrazine)  0.00 0.00 0.00 0.00 

 (Methyl Ethyl 

Ketazine*) 
 

0.16 0.06 0.00 0.07 
 (70% Acetamide)  0.43 0.11 1.00 0.00 

 

 Unit 
33 34 37 

To reacror 

(38) 
      

Vapour Fraction  0.00 0.10 0.00 0.75 
Temperature C 221.64 224.43 34.48 165.00 

Pressure kPa 110.00 110.00 799.45 799.45 
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Molar Flow kgmole/h 3.00 6.00 26.41 26.41 
Mass Flow kg/h 177.23 355.74 945.89 945.89 

Liquid Volume 

Flow 
m3/h 

0.17 0.34 1.12 1.12 
Comp Mole Frac      

(Ammonia)  0.00 0.00 0.10 0.10 
 (70% H2O2)  0.00 0.00 0.01 0.01 

 (M-E-Ketone)  0.00 0.00 0.18 0.18 
 (H2O)  0.00 0.00 0.64 0.64 

 (Hydrazine)  0.00 0.00 0.00 0.00 
 (Methyl Ethyl 

Ketazine*) 
 

0.00 0.00 0.07 0.07 
 (70% Acetamide)  1.00 1.00 0.00 0.00 

 

 Unit Recycle 

MEK(39) 
Hydrazine 

produce (40) 41 43 
      

Vapour Fraction  1.00 0.00 0.00 0.00 
Temperature C 129.78 129.78 60.00 56.50 

Pressure kPa 799.45 799.45 799.45 799.45 
Molar Flow kgmole/h 4.04 22.37 14.00 22.37 
Mass Flow kg/h 144.74 801.15 615.40 801.15 

Liquid Volume 

Flow 
m3/h 

0.19 0.92 0.74 0.92 
Comp Mole Frac      

(Ammonia)  0.41 0.04 0.07 0.04 
 (70% H2O2)  0.00 0.01 0.00 0.01 

 (M-E-Ketone)  0.34 0.30 0.48 0.30 
 (H2O)  0.25 0.56 0.45 0.56 

 (Hydrazine)  0.00 0.08 0.00 0.08 
 (Methyl Ethyl 

Ketazine*) 
 

0.00 0.00 0.00 0.00 
 (70% 

Acetamide) 
 

0.00 0.01 0.00 0.01 

 

 Unit 42 44 45 46 

      
Vapour Fraction  0.00 0.00 0.00 0.00 

Temperature C 129.78 122.99 185.72 185.72 
Pressure kPa 800.00 800.00 799.45 800.00 

Molar Flow kgmole/h 22.37 14.00 8.37 8.37 
Mass Flow kg/h 801.15 615.40 185.75 185.75 

Liquid Volume 

Flow 
m3/h 

0.92 0.74 0.18 0.18 
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Comp Mole Frac      
(Ammonia)  0.04 0.07 0.00 0.00 

 (70% H2O2)  0.01 0.00 0.04 0.04 
 (M-E-Ketone)  0.30 0.48 0.00 0.00 

 (H2O)  0.56 0.45 0.74 0.74 
 (Hydrazine)  0.08 0.00 0.20 0.20 

 (Methyl Ethyl 

Ketazine*) 
 

0.00 0.00 0.00 0.00 
 (70% 

Acetamide) 
 

0.01 0.00 0.02 0.02 

 

 Unit 47 48 49 51 

      
Vapour Fraction  0.16 0.00 0.00 0.00 

Temperature C 114.26 60.00 99.63 60.00 
Pressure kPa 101.30 101.30 100.00 800.00 

Molar Flow kgmole/h 8.37 8.37 4.50 14.00 
Mass Flow kg/h 185.75 185.75 81.07 615.40 

Liquid Volume 

Flow 
m3/h 

0.18 0.18 0.08 0.74 
Comp Mole Frac      

(Ammonia)  0.00 0.00 0.00 0.07 
 (70% H2O2)  0.04 0.04 0.00 0.00 

 (M-E-Ketone)  0.00 0.00 0.00 0.48 
 (H2O)  0.74 0.74 1.00 0.45 

 (Hydrazine)  0.20 0.20 0.00 0.00 
 (Methyl Ethyl 

Ketazine*) 
 

0.00 0.00 0.00 0.00 
 (70% 

Acetamide) 
 

0.02 0.02 0.00 0.00 

 

 Unit Ammonia and 

MEK to 

recycle(52) 53 
Waste 

water(54) MEK (1) 

      
Vapour Fraction  0.03 0.00 0.00 0.00 

Temperature C 52.98 99.63 25.00 42.75 
Pressure kPa 101.30 101.30 101.30 101.30 

Molar Flow kgmole/h 14.00 4.50 4.50 8.14 
Mass Flow kg/h 615.40 81.07 81.07 586.95 

Liquid Volume 

Flow 
m3/h 

0.74 0.08 0.08 0.73 
Comp Mole Frac      
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(Ammonia)  0.07 0.00 0.00 0.00 

 (70% H2O2)  0.00 0.00 0.00 0.00 

 (M-E-Ketone)  0.48 0.00 0.00 1.00 

 (H2O)  0.45 1.00 1.00 0.00 

 (Hydrazine)  0.00 0.00 0.00 0.00 

 (Methyl Ethyl 

Ketazine*) 
 0.00 0.00 0.00 0.00 

 (70% 

Acetamide) 
 0.00 0.00 0.00 0.00 

 

 Unit Acetamide to 

tank (3) 
Hydrazine 

(55) 50 54 

      
Vapour Fraction  0.00 0.00 0.00 0.00 

Temperature C 42.65 25.00 123.21 123.20 
Pressure kPa 101.30 101.30 101.30 110.00 

Molar Flow kgmole/h 14.72 3.87 3.87 3.87 
Mass Flow kg/h 516.02 104.68 104.68 104.68 

Liquid Volume 

Flow 
m3/h 

0.50 0.10 0.10 0.10 
Comp Mole Frac      

(Ammonia)  0.00 0.00 0.00 0.00 

 (70% H2O2)  0.00 0.08 0.08 0.08 

 (M-E-Ketone)  0.00 0.00 0.00 0.00 

 (H2O)  0.58 0.45 0.45 0.45 

 (Hydrazine)  0.00 0.44 0.44 0.44 

 (Methyl Ethyl 

Ketazine*) 
 0.00 0.00 0.00 0.00 

 (70% 

Acetamide) 
 0.42 0.03 0.03 0.03 
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Abstract 

 
 The petrochemical industry is one of the most important economic pillars in Iran. Because it can 

be profitable for the country through indirect and direct employment, meeting the needs of existing 

industries through domestic power, focus on increasing exports, etc. The products of this industry include 

commodity and special products that are the raw materials of different industries. These products are 

produced with different technologies offered by licensing companies. Iran Petrochemical, despite its 

relatively long history, has not been able to grow as it should have. One of the solutions is to produce the 

required product in petrochemical complexes and eliminate the need to import raw materials for this 

industry. Since producting requires significant capital and investor attraction, the profitability of the project 

and the amount of capital required must be estimated and determined by engineers. This study is performed 

by Comfar software, which is an application software for evaluating the feasibility and possibility of 

projects. In this thesis, after product selections, various aspects including profitability, possibility of 

exporting the product, lack of production unit in Iran, etc. have been studied. The product selection was 

done by estimating the profit margin (based on raw material- product prices) of more than 40 different 

chemical products in the petrochemical products diagram that are provided by the National Iranian 

Petrochemical Company. Then, through field investigation and inquiry from the process unit of various 

petrochemicals, furfural and hydrazine are identified as selected materials, and finally, by presenting 

various technical and economic reasons, hydrazine is introduced for the final economic study. The 

production technologies of many of these products are presented in the appendix of this thesis. Hydrazine 

is used as an antioxidant in boilers in complexes and power plants. After selecting hydrazine, review and 

selection of existing technical technologies according to raw materials, production efficiency, safety issues, 

environmental issues, etc. has been done. The most important issue in economic estimation is the price of 

factory equipment, and for this purpose, this process is simulated by HYSYS. This software also has the 

ability to link to Aspen Process Economics Analyzer software to estimate the price of equipment. Therefore, 

by estimating the price of equipment, the required information of Comfar can also be determined. To 

evaluate the financial and economic and implementation of the project, important financial indicators such 

as internal rate of return (IRR), net present value (NPV), and payback period (PBP) are calculated by this 

software and all indicate the economic, justified and validity of this project. The studies of this thesis show 

that the production of hydrazine in Iran requires a land with an approximate area of 900-1200 square meters, 

fixed capital cost of 267,310,397,100 rials and working capital cost of 24,149,323,812 rials and its 

profitability indicators include IRR equal to 28.72% and NPV equal to 475,315,327,879 rials. All indicate 

the profitability of this plan. 

  

Keywords: Petrochemical Industry, Patent, technology, licensor, Hydrazine, Feasibility Study, Comfar, 

Profit Margin, IRR, NPV 
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