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Abstract 

In this paper, the changes in exergy efficiency and exergy destruction of the process of co-production 

of liquefied natural gas (LNG), ethane, and the feasibility of electricity production by recovering the 

energy from burning flare gas and transferring it to the natural gas liquefaction unit with two cooling 

cycles are investigated. In order to recover the energy from the flare gas, by presenting a new process, 

the energy of this unit has been used to generate electricity and supply the energy required by the 

distillation towers in the liquefaction unit. Next, the effect of changing the feed gas flow rate on the 

process parameters was investigated. The exergy efficiency of the main units and the entire process 

was also calculated separately. The results show that with increasing feed flow rate, the exergy 

efficiency of the feed gas liquefaction unit increases slightly and the exergy efficiency of the flare gas 

recovery unit increases significantly. The exergy efficiency of the entire process also decreases by 

about 1.11%, which is due to the increase in the power consumption in the compressors, the decrease 

in power output in turbines, and the increase in the flow rates. The highest percentage of exergy 

destruction is related to the reactor, heat exchangers, and water coolers, respectively. Moreover, 

economic analysis reveals that increasing the feed gas flow rate enhances the process's Net Present 

Value (NPV). The results of this study showed that the proposed new process has a high potential for 

producing LNG. 
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 چکیده

اتان ، (LNG) مایعطبیعی به بررسی تغییرات بازدهی اکسرژی و تخریب اکسرژی فرایند تولید همزمان گاز در این مقاله، 

گاز  واحد مایع سازی و انتقال آن بهگاز مشعل  حاصله از سوختن طریق بازیابی انرژیبرق از  امکان سنجی تولیدو 

با ارائه یک فرایند بازیابی انرژی حاصله از گاز مشعل، به منظور  .شده استپرداخته دو چرخه خنک سازی طبیعی با 

 استفاده شدهواحد مایع سازی از  در برج های تقطیر برای تولید برق، و تامین انرژی مورد نیاز ن واحدانرژی اینوین، 

. بازدهی اکسرژی مورد بررسی قرار گرفت فرایند روی پارامترهایتاثیر تغییر شدت جریان گاز خوراک بر  در ادامه، است.

نتایج نشان می دهد که با افزایش دبی جریان خوراک، واحد های اصلی و کل فرایند نیز به طور جداگانه محاسبه شد. 

و بازدهی اکسرژی واحد بازیابی گاز مشعل به  اندکی افزایش پیدا می کندبازدهی اکسرژی واحد مایع سازی گاز خوراک 

مواجه می شود که  درصدی 11/1با کاهش حدود طور چشمگیری افزایش پیدا می کند. بازدهی اکسرژی کل فرایند نیز 

است. بیشترین و افزایش دبی جریان ها  ، کاهش توان تولیدی در توربین های از افزایش توان مصرفی در کمپرسور هاناش

علاوه بر این،  درصد تخریب اکسرژی نیز به ترتیب مربوط به راکتور، مبدل های حرارتی و خنک کننده های آبی است.

فرایند افزایش ( NPV) فعلی ارزش خالص  دبی گاز خوراک، و تحلیل اقتصادی نیز نشان می دهد که با افزایشتجزیه 

 دارد. LNGتولید  پتانسیل بالایی برای نتایج این مطالعه نشان داد که فرایند نوین ارائه شده،  .پیدا می کند

 

، یرژکسا لیتحل ،یجذب دی، تبر(LNG) عیما یعیبرق، گاز طب دیگاز فلر، تول یابیباز  :کلیدواژه ها

 اقتصادیتحلیل 

 

 



Nomenclature ex Specific exergy [kJ/kg] 

Ex Exergy rate [kW] 

GTL Gas to liquid Exd Exergy destruction [kW] 

LNG Liquefied natural gas ηEx  Exergy efficiency 

LPG Liquefied petroleum gas CAPEX Total Project Capital Cost 

CNG Compressed natural gas OPEX Total Operating Cost 

NGL Natural gas liquid CRF Capital recovery rate 

RICE Reciprocating internal combustion engines y Years 

CHP Combined heat and power i Real interest rate [%] 

SMR Single mixed refrigerant j Average bank interest [%] 

T Temperature [◦C] f Average inflation rate [%] 

P Pressure [kPa] n Project life time [y] 

ṁ  Mass flow rate [kg/s] CF  Cash flow 

ΔTmin Minimum approach of the heat exchangers [◦C] NPV Net present value 

W Work [kW] k Selected year 

h Specific enthalpy [kJ/kg] I0 Initial investment 

𝑄̇  Transferred heat [kW] h Hour 

s Specific entropy [kJ/kg.K] PO Payout period 

 

 مقدمه -1

 شیو افزا یامنطقه یهایریدرگ شیحال، با افزا نیبا ا. ]1 [است ریناپذییجداامری جامعه  در یبه انرژ ازیامروزه، ن

 اًبیسالانه تقر ن،یعلاوه بر ا. ]2 [تاس افتهی شیافزا یانرژ یبازارها یریپذبیبرق، آستولید و  یعیگاز طب متیق

 ه،یجمله روس پنج کشور، از. ]3 [شودیم دهدر سراسر جهان سوزان به صورت گاز شعله متر مکعب گاز اردیلیم 170

ن هستند که در جها سوزانده شدهشعله  یاز گازها % 50از  شیمسئول ب ر،یمتحده و الجزا الاتیا ران،یعراق، ا

 .]4 [شودیبالا م یارزشمند با ارزش حرارت یهادروکربنیمنجر به از دست رفتن ه

 تاز اهمیده از آن ابا توجه به اهمیت کنترل مصرف انرژی و در دسترس بودن گاز مشعل، مطالعه بر روی استف

 .]3،5،6،7[ ارائه داده اند متعددیمطالعات  ،محققین مختلفی بر روی این موضوع ،بوده و در گذشته بالایی برخوردار

 اشاره شده است.در ادامه به تعدادی از مطالعات انجام شده 

ه منظور استفاده بهینه از گاز مشعل، روش های مختلفی برای تبدیل آن به کالا یا مواد شیمیایی با ارزش افزوده ب

  عیگاز به ما لیتبد ندیرآبا ف ییایمیمواد ش ایسوخت  دیتول. از جمله این روش ها می توان به ]3 [وجود دارد

(GTL) ]5[، فشرده یعیگاز طب دیتول یآن برا یسازمتان و فشرده یمحتوا یجداساز (CNG) یعیگاز طب ای 

گاز ، می توان از همچنین. کرد اشاره ]8[تقال به خطوط لوله ان و] 7[ (LPG) گاز مایع تولید، ]6[ (LNG)عیما

 .]11،10،9،6،4،3[کرداستفاده ، در فرایند های مختلف به عنوان منبعی برای تامین انرژی1 مشعل

ه در ادامه به کرا بهینه سازند  استفاده از گاز مشعلتا فرایند ، محققین مختلف، تلاش کردند بر همین اساس

از  یاقتصاد-یطیمحستیجامع ز یبررس کی ]12[ همکارانی و گرکان یلیخلتعدادی از آنها اشاره شده است. 

                                                           
1 Flare gas 



قابل اجرا هستند،  3یدستنییو پا 2یبالادست یهامشعل که در بخش یو استفاده از گازها یابیباز یهفت فناور

 یعیگاز طب عاتیما یابیمجدد به چاه، باز قیو تزر یسازشامل فشرده یابیمورد ارز یهایانجام دادند. فناور

(4NGL ،)عاتیگاز به ما لیتبد (GTLتول ،)عیما یعیاتر، گاز طب لیمتیمتانول و د دی (LNGو تول )برق با  دی

برق با  دیکه تول دادنشان  بدست آمده جینتا. بودند یرفت و برگشت یموتور احتراق داخل یهااستفاده از چرخه

از مشخصات گاز مشعل از نظر  یعیوس فیط یبرا (RICE)5یرفت و برگشت یاحتراق داخل یاستفاده از موتورها

 .است هیقابل توج یاقتصاد

 یابیباز یبرق برا دیمختلف تول یوهایاز سنار یاقتصاد-یطیمح ستیجامع ز یابیارز کی ]4[ و همکاران فرد نژاد

گرما و برق  یبیترک ستمیو س یرفت و برگشت یموتور احتراق داخل ،یگاز نیتورب یهایکربندی، شامل پمشعلگاز 

(CHP)6 یواقع مشعلگاز  انیجر کی برای چرخه عمر یابینهیچرخه عمر و هز یابیارز یهااز روش هبا استفاد را 

 2Hو  S2Hگاز،  بیترک ،یدب زانیمکه  دادندنشان  جینتا .را انجام دادند رانیگاز ا یفرآور ساتیتأس ی ازکیاز 

 ]1[ ی و همکاراناحمد .باشد وهایسنار یاقتصاد یدر سودآور کنندهنییاز عوامل تع تواندیم مشعلموجود در گاز 

 یبرا یمشعل صنعت یگازها شدهتلف یگرما یابیباز یکردند که برا شنهادیرا پ دیگانه جدسه یانرژ ستمیس کی

در راندمان  یقابل قبول شیافزا ،یسازنهیبه جینتا. شده است یطراح نیریو آب ش شیهمزمان برق، گرما دیتول

 .دادندواحد را نشان محصول  نهیو کاهش هز یرژکسو ا یانرژ

اربرد بودن گاز در دسترس بودن و پر کبه دلیل  (LNG) عیما یعیگاز طبدر بین موارد اشاره شده در بالا، تولید 

گاز . ]1،2،3،13 [در حالت گازی، بیشتر مورد توجه قرار گرفته است آنچالش برانگیز بودن حمل و نقل طبیعی و 

 رهیحل مشکل ذخانتخاب مناسبی برای  ،کردن آن عیما یبرا یعیگاز طب یبا کاهش دما (LNG)  عیما یعیطب

 ٪9/34، 2018است. در سال  ، به خصوص در حجم زیاد گازیطولان یهاحمل و نقل در مسافت هنگام آن سازی

الای بمصرف  LNGاما مشکل بزرگ در فرایند  .]14،15 [بود LNG تجارت ،یعیگاز طب یالمللنبی تجارت کل از

 .]16 [د استگرایدرجه سانت -160 حدودتا  محیطانرژی در آن به دلیل تغییر دما از دمای 

در سال های  .]14،15،16[مدیریت مصرف انرژی اهمیت بسیار بالایی دارد ،به طور کلی در فرایند های دما پایین

گذشته با ارائه ایده ها و فرایند های جدید تلاش شده است که با اعمال آنالیز های ترمودینامیکی متفاوت مدیریت 

تعدادی از  LNGدر ادامه با تمرکز بر فرایند تولید  .]1،2،4،14[ذیرد ل صورت پکمصرف انرژی به بهترین ش

 ده است.سال های گذشته ارائه ش درپژوهش های انجام شده 

                                                           
2 Upstream 
3 Downstream 
4 Natural gas liquid 
5 Reciprocating internal combustion engines 
6 Combined heat and power 



و اتان با خلوص بالا  LNGهمزمان  دیتول ی( را براSMR) 7مبرد مخلوط منفرد کپارچهی ندیدو فرآ ]14[ نیهه و ل

 یگذارهیجامع سرما یبر اساس بررس. کردند شنهادیپبا استفاده از تجزیه و تحلیل انرژی، اکسرژی و اقتصادی 

 تیکوچک و موقع یهاکارخانه یبرا فرایند دیگربزرگ و  یهاه کارخان یبرا یک فرایند ،یاتیعمل نهیو هز هیاول

  8برودتی ، جذبLNG دیتول یبرا کپارچهی ندیفرآ کی ]2[ هه و همکاران .شدند هیساده توص ستمیبه س ازیبا ن ییها

2CO یابیو باز NGLنشان  جینتا. ارائه کردند ،یسازتلف شده از مرحله فشرده یگرما یابیبر باز یدی، با تمرکز جد

 .بود یعیمتر مکعب گاز طب وتنیساعت بر ن لوواتیک 385/0 هیحالت پا ژهیکه مصرف توان و داد

در کشور،  همچنین در دسترس بودن گاز مشعل و ،LNGمصرف انرژی در فرایند  مدیریتبا توجه به اهمیت بالای 

ی و کارایی بالا با کمترین مصرف انرژ LNGبه منظور تولید  نوینانجام یک مطالعه دقیق با هدف ارائه یک فرایند 

  الزامی است.

به کمک بهره مندی از انرژی آزاد شده  LNGبر همین اساس، در این پژوهش یک فرایند نوین به منظور تولید 

 مطالعه رفتاربه منظور  اکسرژی و ارائه شد. در این راستا از تجزیه و تحلیل های انرژی ناشی از سوزاندن گاز مشعل

 بر همین اساس مشخص شد. کلی فرآیند به همراه دستگاه های مورد استفاده،فرایند استفاده گردید و کارایی 

ارائه یک فرایند نوین با تمرکز بر بازیابی انرژی تلف شده از گاز مشعل به منظور مایع می توان نوآوری این کار را، 

تولید برق با تغییر شرایط عملیاتی، به همراه آنالیز های سازی گاز طبیعی و اتان به طور همزمان و بررسی امکان 

 انرژی، اکسرژی و اقتصادی دانست.

 یندآشرح فر -2
 .است شده داده نشان 1 شکل در مختلف هایبخش سازییکپارچه نحوه و یکپارچه سیستم مفهومی نمودار

و واحد مایع سازی  مشعلگاز  یابیواحد باز یبخش اصل از دو ندیفرآ مشخص است، این 1 همانطور که در شکل

 سرمایش پیش ی، با استفاده از دو چرخه خنک سازی چرخهعیگاز طب یسازعیواحد ما تشکیل شده است. در

گاز  یابیواحد باز در و اتان مایع تولید می شود. LNGمخلوط،  مبرد عمیق سازیو چرخه خنک 9جذبی تبرید

  .انجام می شودانرژی واحد ها  نیبرق و تام دیتولمشعل نیز، 

 

 

 

                                                           
7 Single mixed refrigerant 
8 Cryogenic 
9 Absorption refrigeration cycle 



 
 .سیستم کلی . چارچوب1شکل 

Figure 1. Overall system framework. 

چرخه پیش سرمایش  طبیعی، گاز سازیمایع مشعل ، واحد  گاز بازیابی واحد:  است بخش چهار شامل سیستم کل

و در بخش  است شده داده نشان 2 شکل در فرآیند این دقیق شرح. مبرد عمیق ی و چرخه سرمایشجذب دیتبر

  های بعدی با جزئیات کامل مورد بررسی قرار گرفته است.



 

، HEX، مبدل حرارتی چند جریانی: E  ، مبدل حرارتی:D، برج تقطیر: T، توربین: Kکمپرسور: جزئیات کامل فرآیند نوین ارائه شده.  . 2شکل 

 .TEE، جداکننده جریانی: MIX، مخلوط کننده: GBR، راکتور: W، کار: VLV، شیر: V: جداکننده ،Q، جریان انرژی: Pپمپ: 
Figure 2. Full details of the new process provided K: compressor, T: turbine, D: distillation column, E: heat exchanger, 



HEX: multi-stream heat exchanger, P: pump, Q: heat flow, V: separator, VLV: valve, W: work. GBR: reactor, MIX: 

mixer, TEE: stream separator, 

 واحد بازیابی گاز مشعل -2-1

 و اطلاعات خاب شدبا توجه به متنوع بودن ترکیبات گاز مشعل، ترکیب انتخابی برای این پژوهش به عنوان نمونه انت

در مبدل  ماو افزایش دبعد از پیش گرم شدن  و هواگاز مشعل  .]12 [ارائه گردید  1در جدول  مشعلگاز  انیجر

سوخته  یسپس برا شوند،یفشرده م  K-502 و K-501ی ابتدا در کمپرسورها ،E-607و  E-606های حرارتی 

 :است زیر شرح به دهندمی رخ راکتور در که اصلی هایواکنش شوند،یمنتقل م (Reactor) به راکتور شدن

 𝐶𝐻4 + 2𝑂2 → 𝐶𝑂2 +  2𝐻2𝑂                                                                                                                  (1) 

2𝐶2𝐻6 + 7𝑂2 → 4𝐶𝑂2 + 6𝐻2𝑂                                                                                                    (2) 

بدست آمده و با توجه  ]17[این نکته حائز اهمیت است که نسبت هوا به سوخت در راکتور با استفاده از مطالعه 

 .]18[، محاسبه شده است در این پژوهش شده گاز مشعل انتخاب و درصد ترکیبات به مشخصات

انتقال داده شده و  T-501(، ابتدا برای تولید برق به توربین 507حاصل شده از خروجی راکتور )جریان گاز داغ 

، به 10به منظور تولید بخار E-502و  E-501حرارتی  های مبدلسپس باقی انرژی مفید قابل استفاده از طریق 

-T(، ابتدا وارد توربین 603جریان داده می شود. بخار نیز ) انتقال که شامل آب پرفشار است، 602و  601جریان 

 E-602 و E-601شده و بعد از آن به منظور تامین انرژی مورد نیاز برج های تقطیر، وارد مبدل های حرارتی   601

توسط آب خنک ترکیب شده و  E-607با جریان خروجی از مبدل حرارتی  MIX-601در . بعد از آن می شود

توسط انرژی آزاد  E-604. سپس در مبدل حرارتی رسدمی درجه  30به دمای  E-603کننده در مبدل حرارتی 

به دو جریان تقسیم می شود. جریان  TEE-601در جداکننده  گرم شده و D-301شده در کندانسور برج تقطیر 

وارد شده و سپس برای پیش گرم کردن گاز مشعل  E-605ابتدا برای افزایش دمای مجدد به مبدل حرارتی  610

-Pوارد پمپ  مجدد برای افزایش فشارنیز  614می شود. جریان  E-607و  E-606و هوا وارد مبدل های حرارتی 

 می شود. 601

 .]12 [بررسی مورد مشعل گاز نمونه . مشخصات1جدول 

Table 1. Specification of the investigated flare gas sample. 

Parameter  Value 

Properties   

Temperature (oC)  30.27 

Pressure (kPa)  800.00 

Flowrate (kg/s)  1.022 

                                                           
10 Steam 



Compositions (molar %)   

CH4  91.00 

C2H6  3.46 

C3H8  0.95 

C4+  0.89 

H2O  0.06 

H2S  0.00 

CO2  0.44 

N2  3.10 

 می باشد. 4C-nدر این پژوهش،  4C+برای شده  ترکیب در نظر گرفته 

 ی گاز طبیعیسازعیماواحد  -2-2

 E-101 11کنندهخنکپس/یانیم یهاکنندهبا خنک K-102 و K-101 یاگاز خوراک ابتدا در کمپرسور دو مرحله

 ،یعیدر گاز طبموجود متان  یسازخالص یبرا D-101 ریتقط برجسپس قبل از ورود به  شود،یفشرده م E-102 و

گاز طبیعی به دمای مورد نیاز دمای به منظور رساندن  2HEXو  1HEX 12چند جریانی  یحرارت یهااز مبدل

، ابتدا D-101 ریتقط برج یاز بالا (،108)جریان  شده. متان خالصکندیعبور م D-101برای ورود به برج تقطیر 

 HEX2چند جریانی  یحرارت یهابه مبدل یسازعیما ندیفرآ یفشرده شده و سپس برا شتریب K-103در کمپرسور 

، به فشار مطلوب برای ذخیره سازی VLV-011 13فشار شکن ریش با استفاده از ت،ی. در نهاشودیارسال م 3HEXو 

 آورده شده است. 2 در جدول ترکیب جریان گاز طبیعی مورد استفاده، .دگاز طبیعی مایع میرس

 ]14 [. مشخصات گاز خوراک2جدول 
Table 2. Feed gas compositions. 

Component CH4 C2H6 

Feed 0.9 0.1 

 14یجذب دیتبر شیسرما شیپ چرخه -3-2

مخلوط شده و سپس از  MIX-301 در VLV-302جریان خروجی از ابتدا با  ،(301جریان ) 15مبرد مخلوط

از یکدیگر  عیگاز و ما دوفاز شده تا V-301 16عیما-جداکننده گازوارد  در ادامه. کندیعبور م E-301 کنندهخنک

. پس از شوندیم P-301و پمپ  K-301وارد کمپرسور  یسازفشرده یبراخروجی  انیدو جرهر سپس،جدا شوند. 

در مبدل  314 جریانتوسط  ر،یتقط برجبه  ودمبرد قبل از ور جریان ، MIX-302در  هاانیمخلوط کردن مجدد جر

 E-303آبی کننده ابتدا توسط خنک (310جریان ) تقطیر برج ییبالا یخروج .شودیم گرمشیپ E-302حرارتی 
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فشار  ریاز ش ،یعیگاز طب شیسرماشیپ یبرا HEX1 چند جریانی یو قبل از ورود به مبدل حرارت شودیخنک م

ابتدا در  ،(313جریان ) نیز پایینی برج تقطیر خروجی .دمای آن کاهش بیابدتا  کندیعبور م VLV-301 شکن

می کند،  گرمرا مورد استفاده برای پیش گرم کردن جریان گاز مشعل و هوا جریان آب ، E-605 مبدل حرارتی

-Dر برج تقطیبه  ورود برایمورد نیاز به دمای را  MIX-302خروجی از جریان ، E-302سپس در مبدل حرارتی 

مخلوط می  MIX-301در  301 با جریان ، VLV-302 شیر فشارشکنعبور از از  پس در ادامه، .می رساند 301

   شود.

 مخلوط مبرد عمیق سازیخنک چرخه -2-4

 پس/میانی کنندهخنک با K-402و  K-401 ایمرحله دو کمپرسور در ابتدا ،(401جریان ) مخلوط مبردجریان 

 HEX2و  HEX1 جریانی چند حرارتیهای  مبدل با عبور از سپس شود،می فشرده E-402و  E-401 کنندهخنک

 فشارشکن شیربا عبور از  حال .کندرا فراهم می  برای مایع سازی گاز طبیعی سازیخنک ظرفیت ،HEX3 و

401-VLV ، 403دما و فشار آن کاهش می یابد. در ادامه، با ورود به مبدل حرارتی-Eبرج  17، انرژی کندانسور

تقسیم می شود و  414و  412، به دو جریان TEE-401را در یافت می کند. سپس، در جداکننده  D-101تقطیر 

مخلوط دوباره  MIX-401( در 415و  413خروجی ها )جریان  می شود. HEX2 جریانی چند حرارتی مبدلوارد 

 .می کندانرژی مازاد را دریافت می شود تا  HEX3 جریانی چند حرارتی مبدلوارد شده و در ادامه 

 شبیه سازی فرآیند -3

با توجه به فرایند نوینی که برای اولین بار ارائه شده است، با استفاده از روابط ترمودینامیکی و با کمک تجزیه و 

. برای شده استتأثیر تغییر شرایط عملیاتی برای این فرایند پرداخته به بررسی ، و اقتصادی اکسرژی ،تحلیل انرژی

و با توجه به استفاده از  ،بر اساس شرایط مسئله و با در نظر گرفتن فرضیات متداول در چنین مسائلی ،منظوراین 

معادله این از  و برای انجام محاسبات ترمودینامیکی مربوطه، در منابع علمی معتبر، 18معادله حالت پنگ رابینسون

 .استفاده شده استحالت 

 شرایط و فرضیات -3-1

 شده اند. فرض یا تنظیم 4و  3 ولاجد مطابق پارامترها برخی فرآیند، تحلیل به منظور

 .عملیاتی مختلف. پارامتر های عملیاتی در شرایط 3جدول 
Table 3. Operating parameters at optimized conditions. 

Parameters Value 

T0 / oC 25 
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P0 / kPa 100 

TAir / oC 25 

PAir / kPa 100 

Composition of Air (molar fraction) N2:0.79, O2:0.21 

Temperature after water cooling / oC 30 

*Pressure drop in water cooling / kPa 0 

*Pressure drop in heat exchangers / kPa 0 

*Pressure drop in Separator/Mixer / kPa 0 

*Pressure drop in Reactor / kPa 0 

Adiabatic efficiency of compressors 85% 

Adiabatic efficiency of expanders 80% 

Adiabatic efficiency of pumps 75% 

ΔTmin
19 for heat exchangers / oC >10 

ΔTmin for multi-stream heat exchangers / oC >3 

ΔTmin for condenser / oC >5 

Energy loss to environment for all devices / kJ/h 0 

T0: دمای حالت مرجع 

P0: فشار حالت مرجع  

TAir: دمای هوا  

PAir: فشار هوا 

ΔTmin:  حداقل تفاوت دمای جریان سرد و گرم در مبدل حرارتی 

* :فرضیات انتخاب شده مطابق حالت مرجع می باشد  [ 17،14 ] 

 . پارامتر های برج های تقطیر.4جدول 
Table 4. Parameters of the columns. 

Column Total trays Feed tray Reflux ratio Vapor rate (kg/s) Condenser Reboiler 

     P (kPa) T (oC) Duty (MW) P (kPa) T (oC) Duty (MW) 

D-101 35 18 1.5 4.01 3550 -91.13 1.27 3600 17.65 0.85 

D-301 6 3 0.195 3.78 1351 41.5 1.53 1351 157.6 8.11 

 ده است.آورده ش 4در جدول  کمترین دبی عملیاتیدر اطلاعات مربوط به برج های تقطیر مورد استفاده 

 فرآیند آنالیز های انرژی، اکسژی و اقتصادی -3-2

می  قرار سیبرر مورد و اقتصادی رژیکسا ،انرژی تجزیه و تحلیل از استفاده با پیشنهادی فرآیند بخش، این در

 .گیرد

 آنالیز انرژی -3-2-1

اده شده نشان د 5 در جدول اصلی تجهیزاتدر  انرژی مربوط به موازنه معادلات ، سازیشبیه این سازیمدل در

 است.

 انرژی برای دستگاه های اصلی. موازنه .  معادلات5جدول 
Table 5. Energy balance equation for main equipment. 

Equipment Energy equation 

Compressor 𝑊̇𝐾 =  𝑚̇𝐾 ∗ (ℎ𝑜𝑢𝑡 − ℎ𝑖𝑛)  

Turbine 𝑊̇𝑇 =  𝑚̇𝑇 ∗ (ℎ𝑖𝑛 − ℎ𝑜𝑢𝑡)  

Pump 𝑊̇𝑃 =  𝑚̇𝑃 ∗ (ℎ𝑜𝑢𝑡 − ℎ𝑖𝑛)  

                                                           
19 Minimum approach of the heat exchangers (°C) 



Heat exchanger ∑ 𝑚̇ℎ ∗ (ℎ𝑖𝑛 − ℎ𝑜𝑢𝑡)ℎ = ∑ 𝑚̇𝑐 ∗ (ℎ𝑜𝑢𝑡 − ℎ𝑖𝑛)𝑐  

Water-Cooler 𝑄̇𝐶𝑜 =  𝑚̇𝑖𝑛 ∗ (ℎ𝑖𝑛 − ℎ𝑜𝑢𝑡)  
Distillation Column 𝑚̇𝐹 ∗ ℎ𝐹 + 𝑄̇𝑅 = 𝑚̇𝐷 ∗ ℎ𝐷 + 𝑚̇𝐵 ∗ ℎ𝐵 + 𝑄̇𝐶  

Valve ℎ̇𝑖𝑛,𝑉 = ℎ̇𝑜𝑢𝑡,𝑉   

بیان   ℎ𝑖𝑛بیان کننده دبی جرمی جریان،  𝑚̇، می باشد iدستگاه  مبادله شده در کاربیان کننده  𝑊̇𝑖، 5در جدول 

بیان  𝑄̇𝑖انتالپی جریان خروجی از دستگاه می باشد.  بیان کننده ℎ𝑜𝑢𝑡انتالپی جریان ورودی به دستگاه و  کننده

انتالپی و دبی بیان کننده  𝑚𝐷و  ℎ𝐷ورودی به برج تقطیر و انتالپی و دبی بیان کننده    𝑚𝐹و   ℎ𝐹 ست.گرما کننده

 انتالپی و دبی خروجی از ریبویلر برج تقطیر است. بیان کننده 𝑚𝑅و  ℎ𝑅خروجی از کندانسور برج تقطیر و 

 اکسرژیآنالیز  -3-2-2

 یانرژ تیفیو هم ک تیکه هم کم دهدیارائه مسیستم و دستگاه ها عملکرد  یابیارز یبرا یروش یژکسرا لیتحل

 .]2 [می شود تخریب یورود یژکسراکه چه مقدار از  دهدینشان م ستمیس یژکسرا لیتحل. ردیگیرا در نظر م

مختلف و عوامل  یندهایدر طول فرآ هایریناپذبرگشت زانیمحل و م نییو تع افتنی ، یژکسرا لیتحل یهدف اصل

 .]19 [تآن اس مؤثر بر

. ]20 [ه استمحاسبه شد بر اساس قوانین اول و دوم ترمودینامیک به طور جداگانه زیهر تجه یاکسرژ بیتخر

 ارائه شده است. 6در جدول  یاکسرژ بیمحاسبه تخر یمعادلات مورد استفاده برا

 .]20،21 [. معادلات تخریب اکسرژی استفاده در این مطالعه6جدول 
Table 6. Exergy destruction equations used in this study. 

Equipment Exergy equation 

Compressors 𝐸𝑥𝑑 =  𝑚̇(𝑒𝑥𝑖𝑛 − 𝑒𝑥𝑜𝑢𝑡) + 𝑊̇𝐾  

Turbines 𝐸𝑥𝑑 =  𝑚̇(𝑒𝑥𝑖𝑛 − 𝑒𝑥𝑜𝑢𝑡) − 𝑊̇𝑇  

Pump 𝐸𝑥𝑑 =  𝑚̇(𝑒𝑥𝑖𝑛 − 𝑒𝑥𝑜𝑢𝑡) + 𝑊̇𝑝  

Heat exchangers 𝐸𝑥𝑑 =  ∑ 𝑚̇𝑖
𝑛
𝑖=1 (𝑒𝑥𝑖𝑛 − 𝑒𝑥𝑜𝑢𝑡)  

Multi-stream exchangers 𝐸𝑥𝑑 =  ∑ 𝑚̇𝑖
𝑛
𝑖=1 (𝑒𝑥𝑖𝑛 − 𝑒𝑥𝑜𝑢𝑡)  

Phase separators 𝐸𝑥𝑑 =  𝑚̇𝑖𝑛(𝑒𝑥𝑖𝑛) − 𝑚̇𝑜𝑢𝑡1(𝑒𝑥𝑜𝑢𝑡1) − 𝑚̇𝑜𝑢𝑡2(𝑒𝑥𝑜𝑢𝑡2)  
Water-Coolers 𝐸𝑥𝑑 =  𝑚̇(𝑒𝑥𝑖𝑛 − 𝑒𝑥𝑜𝑢𝑡) − 𝑄̇𝑐(1 − 𝑇0 𝑇𝐶)⁄   

Heaters 𝐸𝑥𝑑 =  𝑚̇(𝑒𝑥𝑖𝑛 − 𝑒𝑥𝑜𝑢𝑡) + 𝑄̇ℎ(1 − 𝑇0 𝑇ℎ)⁄  

Distillation Columns 𝐸𝑥𝑑 =  𝑚̇𝑖𝑛(𝑒𝑥𝑖𝑛) − 𝑚̇𝑜𝑢𝑡1(𝑒𝑥𝑜𝑢𝑡1) − 𝑚̇𝑜𝑢𝑡2(𝑒𝑥𝑜𝑢𝑡2) −

𝑄̇𝑐(1 − 𝑇0 𝑇𝐶 )⁄ + 𝑄̇𝐻(1 − 𝑇0 𝑇𝐻)⁄   
Mixers 𝐸𝑥𝑑 =  𝑚̇𝑖𝑛1(𝑒𝑥𝑖𝑛1) + 𝑚̇𝑖𝑛2(𝑒𝑥𝑖𝑛2) − 𝑚̇𝑜𝑢𝑡(𝑒𝑥𝑜𝑢𝑡)  

Reactor 𝐸𝑥𝑑 =  𝑚̇𝑖𝑛1(𝑒𝑥𝑖𝑛1) + 𝑚̇𝑖𝑛2(𝑒𝑥𝑖𝑛2) − 𝑚̇𝑜𝑢𝑡(𝑒𝑥𝑜𝑢𝑡)  

Valves 𝐸𝑥𝑑 =  𝑚̇(𝑒𝑥𝑖𝑛 − 𝑒𝑥𝑜𝑢𝑡)  

 

 :  ورودی یا خروجی به دستگاه می باشد جریان بیان کننده اکسرژی 𝑒𝑥𝑖 ،6در جدول 

𝑒𝑥𝑖 = (ℎ𝑖 − 𝑇0𝑠𝑖) − (ℎ0 − 𝑇0𝑠0)                                                                                                          (3) 

 



 𝑄̇𝐶 ی خارج شده، و گرما𝑄̇𝐻  است ورودیگرمای .𝑇ℎ  و𝑇𝐶  منبع گرم و سرد می باشنددمای نیز .𝐸𝑥𝑑  بیان

 زیر محاسبه میشود: مچنین، تخریب اکسرژی کل مربوط به سیستم به صورته. استکننده تخریب اکسرژی 

𝐸𝑥𝑑 𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙
= ∑ 𝐸𝑥𝑑,𝑖

𝑛
𝑖=1                                                                                                                       (4) 

𝐸𝑥𝑑جایی که  𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙
نیز تخریب  𝐸𝑥𝑑,𝑖موجود در فرآیند و  ، تعداد دستگاه های𝑛 ،، تخریب اکسرژی کل سیستم

واحد ، بازدهی اکسرژی برای این واحد های اصلیاز کارایی هرچه بیشتر  درکبه منظور  اکسرژی هر دستگاه است.

 کلی برای محاسبه بازدهی اکسرژی، به صورت زیر می باشد: معادله نیز محاسبه شده است. ها

𝜂𝐸𝑥,𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 =
Ex𝑜𝑢𝑡

Exin
=

Ex𝑖𝑛−Ex𝑑

Exin
= 1 −

Ex𝑑

Exin
                                                                           (5)  

 نسبت اکسرژی خروجیبر اساس  نیز و واحد های مایع سازی و بازیابی گاز مشعل بازدهی اکسرژی کل سیستم

(Ex𝑜𝑢𝑡) به ورودی (Exin) می باشدزیر محاسبه شده است که به صورت  (،5دله )ابا توجه به معو  سیستم: 

𝜂𝐸𝑥,𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 =
∆𝐸𝑥𝐹𝑒𝑒𝑑 𝑔𝑎𝑠+𝑊̇𝑇

∆𝐸𝑥𝐹𝑙𝑎𝑟𝑒 𝑔𝑎𝑠+𝑊̇𝐾+𝑊̇𝑃
                                                                                                   (6) 

𝜂𝐸𝑥,𝐿𝑖𝑞 =
∆𝐸𝑥𝐹𝑒𝑒𝑑 𝑔𝑎𝑠+𝑄̇304(1−𝑇0 𝑇𝑏)⁄ +𝐸𝑥𝐸−605

𝑊̇𝐾+𝑊̇𝑃+𝑄̇201(1−𝑇0 𝑇𝑏)⁄ +𝑄̇305(1−𝑇0 𝑇𝑏)⁄
                                                                      (7)  

𝜂𝐸𝑥,𝐹𝑙𝑎𝑟𝑒 =
𝑊̇𝑇+𝑄̇201(1−𝑇0 𝑇𝑏)⁄ +𝑄̇305(1−𝑇0 𝑇𝑏)⁄

∆𝐸𝑥𝐹𝑙𝑎𝑟𝑒 𝑔𝑎𝑠+𝑊̇𝐾+𝑊̇𝑃+𝑄̇304(1−𝑇0 𝑇𝑏)⁄ +𝐸𝑥𝐸−605
                                                         (8) 

به ترتیب، بیان  𝜂𝐸𝑥,𝐹𝑙𝑎𝑟𝑒و  𝜂𝐸𝑥,𝐿𝑖𝑞بیان کننده بازدهی اکسرژی کل سیستم و  𝜂𝐸𝑥,𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 در این مغادلات، که

در این معادلات،  𝑇𝑏 .بازیابی گاز مشعل می باشد واحد مایع سازی گاز طبیعی و واحدکننده بازدهی اکسرژی 

 به سیستم ورودی و خروجی ان کننده تغییرات اکسرژیبی 𝐸𝑥𝑖∆. دمای منبعی است که انرژی به آن وارد می شود

توسط  نیز بیان کننده اکسرژی انتقال داده شده 𝐸𝑥𝐸−605و  iانرژی ورودی یا خروجی به دستگاه  بیان کننده 𝑄𝑖و 

 .می باشد E-605 مبدل حرارتیدر  610به جریان  313جریان 

 به صورت زیر می باشد: 𝐸𝑥𝐸−605و  𝐸𝑥𝐹𝑒𝑒𝑑 𝑔𝑎𝑠 ،∆𝐸𝑥𝐹𝑙𝑎𝑟𝑒 𝑔𝑎𝑠∆محاسبه  نحوه

∆𝐸𝑥𝐹𝑒𝑒𝑑 𝑔𝑎𝑠 = |𝑚̇𝑖𝑛,𝐹𝑒𝑒𝑑 𝑔𝑎𝑠(𝑒𝑥𝐹𝑒𝑒𝑑 𝑔𝑎𝑠) − (𝑚̇𝑖𝑛,𝐿𝑁𝐺(𝑒𝑥𝐿𝑁𝐺) + 𝑚̇𝑖𝑛,𝐸𝑡ℎ𝑎𝑛𝑒(𝑒𝑥𝐸𝑡ℎ𝑎𝑛𝑒))|                     (9)  

∆𝐸𝑥𝐹𝑙𝑎𝑟𝑒 𝑔𝑎𝑠 = |(𝑚̇𝑖𝑛,𝐹𝑙𝑎𝑟𝑒 𝐺𝑎𝑠(𝑒𝑥𝐹𝑙𝑎𝑟𝑒 𝐺𝑎𝑠) + 𝑚̇𝑖𝑛,𝐴𝑖𝑟(𝑒𝑥𝐴𝑖𝑟)) − 𝑚̇𝑖𝑛,𝐹𝑙𝑢𝑒 𝑔𝑎𝑠(𝑒𝑥𝐹𝑙𝑢𝑒 𝑔𝑎𝑠)|                   (10)  

𝐸𝑥𝐸−605 = 𝑚̇𝑖𝑛,313(𝑒𝑥313 − 𝑒𝑥314)                                                                                      (11)  



 اقتصادیآنالیز  -3-2-3

یک  بهینهشرایط عملیاتی انتخاب  کنار تجزیه و تحلیل انرژی و اکسرژی به که در ییپارامترها نیتراز مهم یکی

شرایط عملیاتی در این مطالعه، عملکرد اقتصادی فرایند در  .است آن یعملکرد اقتصاد فرایند کمک می کند،

تجزیه و تحلیل انجام شده با استفاده از نرم افزار های مهندسی انجام شده  با یکدیگر مقایسه شد. تعیین و متفاوت

 ده است.، شرایط و فرضیات در نظر گرفته شده برای انجام تجزیه و تحلیل اقتصادی بیان ش7در جدول  است.

( CAPEX) 20یاهیسرما یهانهیشامل هز گر،ید ییایمی، درست مانند هر واحد شاین فرایندمربوط به  یهانهیهز

ی شامل هزینه هایی است که باید به طور سالیانه پرداخت اتیعمل یهانهیهز( است. OPEX) 21یاتیعمل یهانهیو هز

 22هزینه تاسیسات جانبی که شامل هزینه های مربوط به مواد اولیه، تعمیرات و نگهداری، نیروی انسانی و شوند

در این مطالعه شامل هزینه های مربوط به آب خنک کننده و تامین هزینه تاسیسات جانبی که  ،می باشد

و  دهدیرا نشان م ستمیس یاجزا یبرا ازیمورد ن هیاول یگذارهیکل سرما ،یاهیسرما یهانهیهز .استالکتریسیته 

 ها نهیهز یتمام روش نیادر  د.شویم لیسالانه معادل تبد نهی( به هزCRF) 23هیسرما بیایباز بیبا استفاده از ضر

پروژه فراهم  فرض شده برای در طول عمر کپارچهی یسهیتا امکان مقا می شود لیسالانه معادل تبد یهابه ارزش

 شود.

 پارامتر ها و فرضیات اقتصادی.. 7جدول 
Table 7. Economic inputs and assumptions. 

Parameters Value Reference 

NG price, $/kg 0.140  [2] 

LNG price, $/tonne 449.000  [12] 

Ethane price, $/tonne 376.800  [22] 

Cooling Water, $/ton 0.048  [23] 

Electricity, $/kWh 0.100  [23] 

Average bank interest rate j, % 23%  [24] 

Average inflation rate f, % 20%  [24] 

Operating time, h/y 8000  [25] 

Tax rate, % 25 - 

Project life time, y 25 - 

سال ، از ]27[و  ]26[مراجع با استفاده از  7قیمت های موجود در جدول  مت،یق نیاز صحت تخم نانیاطم یبرا

 تبدیل شده اند. 2026های مرجع به سال 

( fکشور و ) ینرخ بهره بانک نیانگی( مjکه در آن ) شودی( محاسبه م12با استفاده از معادله ) 24واقعی بهرهنرخ 

 [:28،29نرخ تورم است ] نیانگیم

                                                           
20 Capital costs 
21 Operational costs 
22 Utility costs 
23 Capital recovery factor 
24 Real interest rate 



𝑖 =
𝑗−𝑓

1+𝑓
                                                                                                                           (12)  

نه معادل سالا نهیهز کیبه  یفعل یگذارهیسرما نهیهز لیتبد یبرا یمال بیضر کی (CRF) هیسرما افتیباز بیضر

این شان دهنده ن، (13). معادله شودیاستفاده م ،یدر طول عمر پروژه، با در نظر گرفتن نرخ بهره واقع کنواختیو 

 .ضریب مالی است

𝐶𝑅𝐹 =
𝑖(1+𝑖)𝑛

(1+𝑖)𝑛−1
                                                                                                             (13)  

 قنه معادل از طری. در ادامه، هزینه سالااست ستمیساله س 25دهنده عمر نشان (n)و  ینرخ بهره واقع (i) که در آن،

 ( محاسبه می شود.14معادله )

𝐶𝐴𝑃𝐸𝑋𝑎𝑛𝑛𝑢𝑎𝑙[$ 𝑦𝑟⁄ ] = 𝐶𝑅𝐹 ∗ 𝐶𝐴𝑃𝐸𝑋                                                                                         (14)  

فرایند  یاقتصاد لیتحلتجزیه و انجام  ی( براNPV) «25یخالص فعل ارزشنرخ » لیمطالعه، از روش تحل نیدر ا

به شکل  یاتیعمل یهانهیهز یروش، تمام نیدر ا[. 31، 30]استفاده شده است  شرایط عملیاتی متفاوت برای

 شرایط عملیاتی سهیروش امکان مقا نی. اشوندیجمع م گریکدیشده و سپس با  لیبدت یاهیسرما یهانهیهز

 یسازمعادل ی. براردیگیصورت م کسانی یها در قالبآن سهیمقا رایز سازد،یرا فراهم م یسازعیمختلف ما

 [:30] شودیاستفاده م ریسالانه، از فرمول ز یاتیعمل یهانهیهز

𝑁𝑃𝑉 = ∑
𝐶𝐹𝑘

(1+𝑗)𝑘
𝑡
𝑘=1 − 𝐼0                                                                                                  (15)  

 CAPEX( هزینه سرمایه گذاری اولیه یا همان 0Iو ) 26ینگیخالص نقد انیجر( CF( سال مورد نظر، )kجایی که )

خالص سالانه پروژه است و به صورت مجموع درآمدها  ینقد انیدهنده جر( نشانCF) ینگینقدخالص  انیجراست. 

 .شودیمحاسبه م و استهلاک و بهره مربوطه یهااتی( و مالOPEX) یاتیعمل یهانهیهز یمنها

 نتایج و بحث -4

 اطلاعات جریان ها -4-1

جریان های محاسبه ر پس از اعمال موازنه جرم و انرژی، با استفاده از روابط ترمودینامیکی ذکر شده، دما و فشا

به  11و  10، 9، 8در جداول مربوط به واحد ها و بخش های مختلف فرایند،  کمترین دبی گاز خوراک شده در

 نشان داده شده است.عنوان نمونه 

                                                           
25 Net present value 
26 Cash flow 



 . اطلاعات جریان های واحد بازیابی گاز مشعل8جدول 
Table 8. Flare gas recovery unit streams data 

Stream T (oC) P(kPa) 𝑚̇ (kg/s) Compositions in molar fractions 

    CH4 C2H6 C3H8 n-C4 CO2 H2O N2 O2 CO H2 

501 30.3 800 1.02 0.9109 0.0346 0.0095 0.0089 0.0044 0.0006 0.0310    

502 54.5 800 1.02 0.9109 0.0346 0.0095 0.0089 0.0044 0.0006 0.0310    

503 148.3 2300 1.02 0.9109 0.0346 0.0095 0.0089 0.0044 0.0006 0.0310    

504 25.0 100 14.00       0.7900 0.2100   

505 53.4 100 14.00       0.7900 0.2100   

506 569.9 2300 14.00       0.7900 0.2100   

507 2208.6 2300 15.02     0.0685 0.1868 0.6852 0.0002 0.0394 0.0199 

509 1303.7 100 15.02     0.0685 0.1868 0.6852 0.0002 0.0394 0.0199 

510 700.0 100 15.02     0.0685 0.1868 0.6852 0.0002 0.0394 0.0199 

511 60.0 100 15.02     0.0685 0.1868 0.6852 0.0002 0.0394 0.0199 

601 49.8 3000 6.51      1.0000     

602 234.6 3000 6.51      1.0000     

603 725.3 3000 6.51      1.0000     

604 430.2 350 6.51      1.0000     

605 138.8 350 6.51      1.0000     

606 138.8 350 6.51      1.0000     

607 138.8 350 18.20      1.0000     

608 30.0 350 18.20      1.0000     

609 49.5 350 18.20      1.0000     

610 49.5 350 11.70      1.0000     

611 64.5 350 11.70      1.0000     

612 63.4 350 11.70      1.0000     

613 55.4 350 11.70      1.0000     

614 49.5 350 6.51      1.0000     

T: Temperature  

P: Pressure  

 طبیعی. اطلاعات جریان های واحد مایع سازی گاز 9جدول 
Table 9. Natural gas liquefaction unit streams data 

Compositions in molar fractions 𝑚̇ (kg/s) P (kPa) T (oC) Stream 

C2H6 CH4     

0.1000 0.9000 4.85 120 30.0 101 

0.1000 0.9000 4.85 670 177.2 102 

0.1000 0.9000 4.85 670 30.0 103 

0.1000 0.9000 4.85 3600 176.0 104 

0.1000 0.9000 4.85 3600 30.0 105 

0.1000 0.9000 4.85 3600 -35.0 106 

0.1000 0.9000 4.85 3600 -65.0 107 

0.0000 1.0000 4.01 3550 -91.1 108 

0.0000 1.0000 4.01 4800 -74.2 109 

0.0000 1.0000 4.01 4800 -95.0 110 

0.0000 1.0000 4.01 4800 -161.6 111 

0.0000 1.0000 4.01 120 -159.9 112 

1.0000 0.0000 0.84 3600 17.7 201 

1.0000 0.0000 0.84 3600 -20.0 202 

1.0000 0.0000 0.84 3600 -90.0 203 

1.0000 0.0000 0.84 120 -88.6 204 



 

 سرمایشداده های جریان چرخه پیش . 10جدول 

Table 10. Precooling cycle streams data 

Stream T (oC) P (kPa) 𝑚̇ (kg/s) Compositions in molar fractions 

    NH3 H2O 

301 -18.8 117 3.78 0.9996 0.0004 

302 57.0 117 16.57 0.3361 0.6639 

303 30.0 117 16.57 0.3361 0.6639 

304 30.0 117 1.56 0.9776 0.0224 

305 278.7 1351 1.56 0.9776 0.0224 

306 30.0 117 15.0 0.2669 0.7331 

307 30.2 1351 15.0 0.2669 0.7331 

308 74.2 1351 16.57 0.3361 0.6639 

309 109.5 1351 16.57 0.3361 0.6639 

310 41.5 1351 3.79 0.9996 0.0004 

311 30.0 1351 3.79 0.9996 0.0004 

312 -30.1 117 3.79 0.9996 0.0004 

313 157.6 1351 12.79 0.1299 0.8701 

314 145.1 1351 12.79 0.1299 0.8701 

315 84.2 1351 12.79 0.1299 0.8701 

316 69.4 117 12.79 0.1299 0.8701 

 

 . داده های واحد خنک سازی عمیق11جدول 
Table 11. Deep-cooling cycle streams data 

Stream T (oC) P (kPa) 𝑚̇ (kg/s) Compositions in molar fractions 

    CH4 C2H6 C3H8 N2 

401 27.0 140 16.48 0.2530 0.5573 0.0873 0.1024 

402 133.5 737 16.48 0.2530 0.5573 0.0873 0.1024 

403 30.0 737 16.48 0.2530 0.5573 0.0873 0.1024 

404 123.6 3000 16.48 0.2530 0.5573 0.0873 0.1024 

405 30.0 3000 16.48 0.2530 0.5573 0.0873 0.1024 

406 -35.0 3000 16.48 0.2530 0.5573 0.0873 0.1024 

407 -96.0 3000 16.48 0.2530 0.5573 0.0873 0.1024 

408 -158.0 3000 16.48 0.2530 0.5573 0.0873 0.1024 

409 -164.6 140 16.48 0.2530 0.5573 0.0873 0.1024 

410 -109.9 140 16.48 0.2530 0.5573 0.0873 0.1024 

411 -99.6 140 16.48 0.2530 0.5573 0.0873 0.1024 

412 -99.6 140 8.24 0.2530 0.5573 0.0873 0.1024 

413 -77.8 140 8.24 0.2530 0.5573 0.0873 0.1024 

414 -99.6 140 8.24 0.2530 0.5573 0.0873 0.1024 

415 -35.1 140 8.24 0.2530 0.5573 0.0873 0.1024 

416 -66.3 140 16.48 0.2530 0.5573 0.0873 0.1024 

 



 نتایج تجزیه و تحلیل انرژی و اکسرژی -4-2

برای هر یک از دستگاه ها برای دبی های  انرژیمصرف به منظور بررسی تاثیر شدت جریان گاز طبیعی ورودی، 

همانطور که مشاهده می شود با افزایش . نشان داده شده است 12ول جددر  گاز خوراک محاسبه شده ومتفاوت 

 نیز افزایش پیدا می کند. برق در کمپرسور ها و پمپ هادبی جریان گاز خوراک، مصرف 

 .مختلف گاز خوراک یهایدر دب ندیمصرف برق فرآ. 12جدول 
Table 12. Power consumption of process at different feed gas flowrates. 

Unit/Cycle Equipment name Power (MW) per different Feed Gas flowrates (kg/s) 

  4.85 6.02 7.19 8.36 9.53 10.70 

Natural gas compression K-101 1.70 2.11 2.52 2.93 3.34 3.75 

 K-102 1.63 2.03 2.42 2.82 3.21 3.61 

 K-103 0.07 0.09 0.11 0.13 0.15 0.16 

        

Absorption refrigeration cycle K-301 0.87 1.08 1.29 1.50 1.71 1.92 

 P-301 0.03 0.04 0.04 0.05 0.06 0.06 

        

Mixed refrigerant cycle K-401 3.32 4.12 4.92 5.72 6.52 7.33 

 K-402 2.66 3.30 3.95 4.59 5.23 5.87 

        

Flare gas recovery unit K-501 0.22 0.22 0.21 0.21 0.21 0.21 

 K-502 7.75 7.73 7.71 7.70 7.70 7.69 

        

Steam cycle P-601 0.02 0.02 0.02 0.02 0.02 0.02 

        

Total   18.27 20.74 23.19 25.67 28.15 30.62 

 

نیز، انرژی تولیدی فرایند در هنگام تغییر دبی گاز خوراک نشان داده شده است. همانطور که مشاهده  13در جدول 

به دلیل مصرف بیشتر انرژی توسط ریبویلر برج های تقطیر در دبی های بالاتر گاز خوراک، انرژی کمتری می شود 

با کاهش اندک انتقال می یابد.  E-607و  E-606برای پیش گرم کردن گاز مشعل و هوا، توسط مبدل های حرارتی 

دمای گاز مشعل و هوا، دمای جریان ورودی و خروجی به راکتور نیز کاهش پیدا می کند و در نتیجه، دمای جریان 

کاهش پیدا می کند. در نتیجه توان تولیدی در توربین ها با افزایش دبی  T-601و  T-501ورودی به توربین های 

 یدا می کند.گاز خوراک اندکی کاهش پ

 .مختلف گاز خوراک یهایدر دب ندیفرآ . انرژی تولیدی13جدول 
Table 13. Power production of process at different feed gas flowrates. 

Unit/Cycle Equipment name Power (MW) per different Feed Gas flowrates (kg/s) 

  4.85 6.02 7.19 8.36 9.53 10.70 

Flare gas recovery unit T-501 21.91 21.89 21.88 21.87 21.87 21.86 

        

Steam cycle T-601 4.10 4.10 4.09 4.09 4.09 4.08 

        

Total   26.01 25.99 25.97 25.96 25.96 25.94 



 

، تخریب اکسرژی برای هر نوع دستگاه متفاوت در دبی های 6های موجود در جدول با توجه به فرمول همچنین، 

 برای تمامیتخریب اکسرژی  درصدآورد شده است. بیشترین  3 شکلمتفاوت گاز خوراک محاسبه شده و در 

%16-)27، و خنک کننده های آبی(21-18%)مبدل های حرارتی (،32-25%)راکتور  دستگاه های مربوط به حالات

شامل می شوند. برج بسته به میزان دبی جریان خوراک، تخریب اکسرژی را  %69تا  57می باشد که حدود  (13

دستگاه ها که شامل شیر ها، توربین  باقیتخریب اکسرژی در رتبه بعد قرار دارند.  (%14-9)های تقطیر با حدود 

را شامل می شوند. ها، کمپرسور ها، پمپ ها، و مبدل های حرارتی چند جریانی، بخش کوچکی از تخریب اکسرژی 

متاسفانه امکان تصمیم  با توجه به اینکه راکتور قلب یک فرایند می باشد، ،راکتور کاهش تخریب اکسرژی برای

گیری های کلان برای آن بسیار محدود است و در اکثر مواقع، عملکرد این دستگاه به صورت فرایندی و بر اساس 

خنک کننده های آبی، مقدار قابل توجهی از گرمای فشرده  در .]32[واکنش انجام شده مورد مطالعه قرار می گیرد

به جریان آب خنک کننده وارد شده و در نتیجه تلف  خروجی از راکتورگاز بخار تولیدی توسط و گرمای  28سازی

صورت گرفته ریبویلر های برج تقطیر  به با انتقال آن گرمای بخار تولیدی تلاش برای استفاده از می شود. هرچند

، اما همچنان انرژی میزان استفاده مفید از این گرما بیشتر می شودو با افزایش دبی گاز خوراک،  استاستفاده 

 فشرده سازی و بخشی از گرمای بخار، توسط خنک کننده های آبی در حال اتلاف است.گرمای 

مای داکسرژی به دلیل اختلاف  و مبدل های حرارتی چند جریانی، تخریبساده مبدل های حرارتی  در مورد

توجه  دما با از طریق حداقل نگه داشتن اختلاف آن بهبودگرم و سرد به وجود می آید که تلاش برای های جریان 

 صورت گرفته است. به شرایط فرایند در این مبدل ها

                                                           
27 Water-coolers 
28 Compression heat 



 

  دستگاه های مختلف در دبی های مختلف گاز خوراک. . تخریب اکسرژی3شکل 
Figure 3. Exergy destruction of various equipments at different feed gas flowrates. 

دستگاه  درصد تخریب اکسرژی 4شکل ، در گاز خوراک برای بهتر نشان دادن عملکرد فرایند در دبی های متفاوت

به دلیل ثابت که ثابت است  تقریبا تخریب اکسرژی راکتور در تمامی دبی ها های کلیدی نشان داده شده است.

 در خروجی راکتور کلوین 5تغییر در حد ) بودن دبی جریان ورودی و خروجی، دمای ورودی و دمای خروجی

در راکتور است، یا به عبارتی  (می باشد که با توجه به دمای بالای خروجی، تقریبا آن را می توان ثابت دانست

تخریب اکسرژی تغییر درصد  عمدهدلیل  نمی کند. و چندانی غییرتشرایط عملیاتی راکتور با تغییر دبی گاز خوراک 

ها می باشد. در  دستگاه باقیمیزان تخریب اکسرژی در  تغییر، تغییر میزان تخریب اکسرژی کل فرایند و راکتور

و مبدل های حرارتی چند جریانی، همانگونه که قبلا گفته شد، دلیل وجود تخریب  ساده مورد مبدل های حرارتی

ها، شاهد  ، با افزایش دبی جریانساده ی تفاوت دمایی میان جریان گرم و سرد است. در مبدل های حرارتیاکسرژ

انتقال بهتر انرژی از واحد گاز مشعل به واحد مایع سازی و کاهش تفاوت دمایی هستیم، درنتیجه، درصد تخریب 

میان جریان های گرم و دما  یتفاوت بالاند جریانی، به دلیل چکاهشی است. اما در مبدل های حرارتی اکسرژی 

به طور کلی، با افزایش دبی  افزایش دبی جریان ها، شاهد افزایش درصد تخریب اکسرژی هستیم. سرد، و همچنین

 جریان خوراک، میزان تخریب اکسرژی نیز افزایشی بوده است.
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مختلف گاز خوراک.. میزان تخریب اکسرژی در دستگاه های مختلف در دبی های 4شکل    
Figure 4. The portion of exergy destruction in various equipments at different feed gas flowrates. 

 شرایط عملیاتی تغییرمنظور لذا، با توجه به نکات ارائه شده و اینکه امکان تغییرات بیشتر بر روی این فرایند به 

و  گذاشته شودبهینه سازی مبدل های حرارتی و خنک کننده های آبی  منظوربه وجود دارد، باید تمرکز بیشتری 

 برای این فرایند انجام شود. 29الزام آور است که تجزیه و تحلیل پینچ

                                                           
29 Pinch analysis 
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 مقایسه ایآنالیز  -4-3

ا افزایش برای دبی های مختلف گاز خوراک، بیان شده است، می توان نشان داد که ب 14جدول همانطور که در 

تر انرژی بین دبی خوراک بازدهی هر واحد از فرایند به صورت تکی افزایش داشته است که نشان دهنده انتقال به

ایش جریان با افز واحد ها می باشد. اما وقتی تمام فرایند بررسی می شود، شاهد کاهشی بودن بازدهی اکسرژی

ژی گاز خوراک گاز خوراک هستیم که دلیل آن، افزایش بیشتر کار کمپرسور ها نسبت به میزان تغییرات مفید اکسر

 است. کاهش توان تولیدی در توربین هاو  در واحد مایع سازی

 %11/1ا تنه هرچند با افزایش دبی گاز خوراک، بازدهی اکسرژی کل فرایند روند کاهشی دارد، اما این کاهش

و بازدهی این  است. در حالیکه با افزایش دبی گاز خوراک، شاهد انتقال انرژی بیشتری از واحد گاز مشعل هستیم

بازدهی  همچنین، پیدا می کند که نشان دهنده استفاده هر چه بهتر از گاز مشعل است. افزایش % 97/8واحد 

 افزایش پیدا می کند. %17/0واحد مایع سازی نیز 

. نتایج آنالیز اکسرژی برای دبی های مختلف گاز خوراک.14جدول   
Table 14. Results from the exergy analysis at feed gas different flowrates. 

𝜂𝐸𝑥,𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 (%) 𝜂𝐸𝑥,𝐹𝑙𝑎𝑟𝑒  (%) 𝜂𝐸𝑥,𝐿𝑖𝑞 (%) Feed gas flowrate (kg/s) 

51.79 60.91 34.89 4.85 

51.52 62.75 34.90 6.02 

51.28 64.60 34.91 7.19 

51.06 66.45 34.91 8.36 

50.86 68.29 34.92 9.53 

50.68 69.88 35.06 10.70 

 

 نتایج تجزیه و تحلیل اقتصادی -4-4

(، زمان بازگشت OPEX(، هزینه های عملیاتی )CAPEXهزینه های سرمایه ای ) ،زاتیتجه دیخر یهانهیهز

ساله و نرخ  25برای یک بازه زمانی  در شرایط عملیاتی متفاوت (NPV) فعلی خالص و نرخ ارزش (PO) 30سرمایه

 نشان داده شده است. 15در جدول  درصدی 5/2بهره 

. نتایج آنالیز اقتصادی برای دبی های مختلف گاز خوراک.15جدول   
Table 15. Results from the economic analysis at feed gas different flowrates. 

Feed gas flowrates (kg/s) 4.85 6.04 7.23 8.42 9.61 10.81 

Purchased 

Equipment 

Cost ($) 

Compressors 36,649,300 42,417,800 42,877,400 51,474,600 51,878,200 61,136,200 

Heat exchangers 3,105,600 3,366,500 3,630,600 3,894,700 4,492,300 4,776,600 

Turbines 18,611,300 18,599,300 18,592,300 18,587,800 18,584,500 18,582,000 

Distillation towers 878,200 989,700 1,114,900 1,271,600 1,409,600 1,553,600 

Pumps 107,000 110,200 114,000 115,800 121,500 123,300 

Reactor 87,400 87,400 87,400 87,400 87,400 87,400 

                                                           
30 Payout period 



Separator 37,700 42,300 42,800 45,800 46,000 48,400 

Total project capital cost CAPEX ($) 126,625,451 135,785,424 138,547,014 153,236,134 156,417,867 171,996,115 

Total operating cost OPEX ($/y) 45,329,757 52,920,218 60,394,700 68,398,640 75,677,171 83,521,450 

Payout period PO (y) 9.32 8.75 8.08 7.98 7.54 7.52 

Net present value NPV ($) 209,422,196 264,773,719 328,444,282 375,168,825 440,449,079 488,074,211 

ممکن در کمترین میزان  OPEXو  CAPEXمشاهده می شود، در کمترین دبی،  15همانطور که در جدول 

مشخص است، با افزایش دبی گاز خوراک، سود بیشتری  NPVو  PO، اما همانطور که از نتایج مربوط به هستند

 کمتر می شود.نیز بدست می آید و زمان بازگشت سرمایه 

 آنالیز حساسیت -4-4

و نرخ  کنندهقیمت مواد اولیه، قیمت محصولات، قیمت برق، قیمت آب خنک  تاثیر تغییرات، 9 تا 5 های شکل

 می دهد.  نشاندر بیشترین دبی گاز خوراک  NPV بر روی بهره را

 
یارزش خالص فعل نرخ بر گاز خوراک متیق ریتأث. 5شکل   

Figure 5. Impact of Feed gas price on NPV. 

 NPVبر روی تاثیر و خوراک واحد، تغییرات قیمت محصولات مشخص است،  6و  5همانگونه که در شکل های 

 است. بر تصمیم گیری های اقتصادی دارد که نشان دهنده اهمیت این موضوع

قابل مشاهده است که تاثیرات قیمت برق و آب خنک کننده چندان تاثیری بر روی ، 8و  7بر اساس شکل های  

مشاهده می شود،  8همانطور که در شکل  فرایند در مقایسه با تاثیرات قیمت خوراک و محصولات نمی گذارد.

 ک کننده بر روی این فرایند بسیار ناچیز است.نتاثیر قیمت آب خ
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ی.ارزش خالص فعل نرخ بر محصولات متیق ریتأث. 6شکل    
Figure 6. Impact of Feed gas price on NPV. 

 

ی.ارزش خالص فعل نرخ بر برق متیق ریتأث. 7شکل    
Figure 7. Impact of Electricity price on NPV. 
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ی.ارزش خالص فعل نرخ بر آب خنک کننده متیق ریتأث. 8شکل    
Figure 8. Impact of Cooling water price on NPV. 

 

ی.ارزش خالص فعل نرخ بر نرخ بهره ریتأث. 9شکل    
Figure 9. Impact of Interest rate on NPV. 

پرداخته شده است. همانطور که مشاهده می شود، با افزایش  تاثیر نرخ بهره های متفاوتبه بررسی  9در شکل 

و این پارامتر نیز می تواند بر بهره وری فرآیند نقش مهمی ایفا  همواره در حال کاهش است NPVنرخ بهره، میزان 
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 نتایجو مقایسه اعتبارسنجی  -4-5

 اعتبار سنجی نتایج -4-5-1

نیز صحت سنجی نتایج  منظور حصول اطمینان از روش انتخاب شده به منظور مدلسازی فرآیند، در این بخش به

در این ، با روش های مورد استفاده منابع انتخابیانجام شد. بر این اساس، با توجه به بازتولید نتایج بدست آمده در 

 .رخوردار است، مشخص گردید که متد استفاده شده در این کار از اعتبار مناسبی بپژوهش

، صحت سنجی نتایج بدست آمده با روش های این مطالعه با منابع موجود برای دستگاه های 20تا  16در جداول 

مختلف مورد بررسی قرار گرفته است. با مقایسه خطای مطلق نسبی بین نتایج بدست آمده با منابع، می توان 

 در اکثر مواقع، این خطا، صفر می باشد. و  درصد بوده 2/3مشاهده نمود که در همه موارد، خطا زیر 

. صحت سنجی محاسبه برج تقطیر.16جدول   
Table 16. Validation of the distillation column calculation. 

Process  Distillation tower 

   

  T (oC) P (kPa) Composition 

    NH3 H2O 

This work Feed  109.5 1350.67 0.3361 0.6639 

Distillate 42.19 1350.67 0.9995 0.0005 

Bottom 157.6 1350.67 0.1299 0.8701 

     

Reference 

[33] 

Feed  109.5 1350.67 0.3361 0.6639 

Distillate 41.10 1350.67 0.9996 0.0004 

Bottom 157.55 1350.67 0.1299 0.8701 

     

Absolute 

relative 

error 

Feed  0 % 0 % 0 % 0 % 

Distillate 2.65 % 0 % 0.01 % 0.01 % * 

Bottom 0.03 % 0 % 0 % 0 % 
* Absolute error 

 

. صحت سنجی محاسبه شیر فشار شکن و کمپرسور.17جدول   
Table 17. Validation of the valve and compressor calculation. 

Process  Valve Compressor 

  T (oC) P (kPa) T (oC) P (kPa) 𝑊̇𝐾 (MW) 

This work Inlet -161.4 4820 -94.42 3170 0.112 

Outlet -159.7 120 -70.15 4820 

      

Reference [14] Inlet -161.4 4820 -94.42 3170 Not available 

Outlet -159.7 120 -70.15 4820 

      

Absolute relative 

error 

Inlet 0 % 0 % 0 % 0 %  

 Outlet 0 % 0 % 0 % 0 %  



.راکتور. صحت سنجی محاسبه 18جدول   
Table 18. Validation of the reactor calculation. 

Process  Reactor        

  T (oC) P (kPa) Composition 

    N2 H2O H2 CO O2 CO2 

This work Outlet 2232 2300 0.7203 0.1685 0.0020 0.0055 0.0182 0.0855 

          

Reference [17] Outlet 2232 2300 Not available 

          

Absolute relative error Outlet 0 % 0 %       

 

.توربین. صحت سنجی محاسبه 19جدول   
Table 19. Validation of the Turbine calculation. 

Process  Turbine   

  T (oC) P (kPa) 𝑊̇𝑇 (kW) 

This work Inlet 2232 2300 1.040e + 006 

 Outlet 1851 300  

     

Reference [17] Inlet 2232 2300 1.040e + 006 

 Outlet Not available 300  

     

Absolute relative error Inlet 0 % 0 % 0 % 

 Outlet  0 %  

     

 

.حرارتی چند جریانیمبدل . صحت سنجی محاسبه 20جدول   
Table 20. Validation of the multi-stream heat exchanger calculation. 

Process Multi-stream heat exchanger 

  T (oC) P (kPa) ΔTmin (oC) 

This work Hot inlet 1 -90 4820 3.096 

 Hot inlet 2 -94.12 2788  

 Cold inlet -164.5 140.2  

 Hot outlet 1 -161.4 4820  

 Hot outlet 2 -158.1 2788  

 Cold outlet -101 140.2  

     

Reference [14] Hot inlet 1 Not available 4820 3.0 

 Hot inlet 2 Not available 2788  

 Cold inlet -164.5 140.2  

 Hot outlet 1 -161.4 4820  

 Hot outlet 2 -158.1 2788  

 Cold outlet -101 140.2  

     

Absolute relative error Hot inlet 1  0 % 3.2 % 

 Hot inlet 2  0 %  

 Cold inlet 0 % 0 %  

 Hot outlet 1 0 % 0 %  

 Hot outlet 2 0 % 0 %  

 Cold outlet 0 % 0 %  



 با پژوهش های پیشین نتایج مقایسه -4-5-2

نتایج بازدهی اکسرژی بدست  در این بخش، ،ارائه شده با پژوهش های پیشین مقایسه عملکرد فرآیندبه منظور 

در کمترین دبی گاز  بازدهی اکسرژی فرایند نتایج .شده استآمده در این فرایند با فرایند های مرجع مقایسه 

 .آمده است 21در جدول های مرجع خوراک با فرایند

فرایند با فرایند های مرجع.این بازدهی اکسرژی . مقایسه نتایج 21جدول   
Table 21. Comparison between the exergy efficiencies of this process and the reference processes. 

Process  𝜂𝐸𝑥 (%) Reference 

Liquefaction process (SMR) a Process 1 50.36 [14] 

 Process 2 52.56 

  

Steam & power generation process b Steam generation process 41.07 [17] 

Electricity generation process 14.28 

Electricity and steam cogeneration process  29.03 

Combined cycle 31.90 

 

This Work Liquefaction unit 34.89  

Flare unit 60.91 

Total process 51.79 
a Values at 40% Ethane content for refrigeration unit [14]. 
b Exergy efficiencies were calculated by the equations of this work with the data available from [17]. 

در دو فرایند بیان  ]14[مشاهده می شود، بازدهی فرایند مایع سازی پژوهش هه و لین  21همانطور که در جدول 

شده است. این نتایج گویای آن است در صورت بررسی فرایند مایع سازی این پژوهش با فرایند مرجع به صورت 

 SMRاز چرخه  تکی، اختلاف زیادی میان بازدهی های اکسرژی وجود دارد و نشان دهنده این است که استفاده

. اما با توجه به این نکته که این فرایند، است( 89/34%)بهتر از استفاده از چرخه تبرید جذبی  (56/52%و  50/36%)

( 79/51با استفاده از انرژی گاز مشعل، بخشی از انرژی مورد نیاز سیستم را تامین می کند، بازدهی کلی فرایند )

 .دهنده عملکرد قابل قبول فرایند پیشنهادی استنشان و  بین دو فرایند مرجع می باشد

در رابطه با بازدهی واحد بازیابی گاز مشعل، با توجه به اطلاعات موجود در پژوهش مطرح شده توسط مریم شایان 

( به تنهایی نیز از 91/60%، نشان دهنده این موضوع است که بازدهی واحد بازیابی گاز مشعل )]17[ و همکاران

بهتر بودن و بازیابی بهتر انرژی موجود در این  بیانگردست آمده از فرایند مرجع بهتر می باشد، که بازدهی های ب

 .فرایند است

 نتیجه گیری -5

به صورت همزمان ارائه شد. بر همین  و اتان LNGتولید و بازیابی گاز مشعل  نوینی به منظور در این مطالعه، واحد

مدلسازی گردید و نتایج به شرح  و اقتصادی اکسرژی ،انرژیاساس، فرایند فوق با استفاده از تجزیه و تحلیل های 

 زیر است.



تجزیه و تحلیل اکسرژی نشان می دهد که بیشترین درصد تخریب اکسرژی مربوط به راکتور است که  .1

شد. در ادامه، بیشترین درصد تخریب اکسرژی مربوط به مبدل های حرارتی ثابت می با تقریبا مقدار آن

 و خنک کننده های آبی است. با افزایش دبی، درصد تخریب اکسرژی در بقیه دستگاه ها افزایش می یابد.

مصرفی در کمپرسور ها و پمپ ها با افزایش دبی گاز  تجزیه و تحلیل انرژی نشان می دهد که میزان توان .2

 در نتیجه برای تامین کسری توان در دبی های بالا، .ها بیشتر می شود تولیدی در توربین از توانخوراک 

 .استفاده کرد Utilityباید از واحد 

تجزیه و تحلیل اقتصادی نشان می دهد که سودآوری فرایند در دبی های بالاتر گاز خوراک بیشتر است  .3

 چندانی بر روی سودآوری فرایند نمی گذارد.و کسری توان تولیدی در دبی های بالا، تاثیر 

افزایش دبی گاز خوراک، شاهد افزایش توان مصرفی کمپرسور ها و پمپ ها هستیم، همچنین انرژی  با .4

کمپرسور و پمپ  افزایش در توان میزان. استبیشتری برای انتقال به ریبویلر های برج های تقطیر نیاز 

میزان افزایش انرژی مورد نیاز برای مایع سازی گاز  حداقل از مصرفی در برج های تقطیر، و انرژیها 

افزایش کمی که بازدهی اکسرژی واحد مایع سازی گاز خوراک  است و باعث شده است کمترخوراک، 

 .داشته باشد

انرژی از واحد گاز مشعل هستیم. در نتیجه، با افزایش  به با افزایش دبی گاز خوراک، شاهد افزایش نیاز .5

که نشان دهنده انتقال بیشتر انرژی بین  ازدهی اکسرژی واحد گاز مشعل مواجه می شویمچمشگیر ب

 واحد ها است.

که باعث کاهش  رخ می دهدبا افزایش دبی گاز خوراک، انتقال انرژی بیشتری در مبدل های حرارتی  .6

کسرژی می جریان های گرم و سرد می شود و در نتیجه به کاهشی شدن روند تخریب ااختلاف دما بین 

انجامد و بازدهی اکسرژی را بهبود می دهد. در خنک کننده های آبی نیز، از آنجایی که انرژی بیشتری با 

این دستگاه ها در فرایند استفاده می شود، شاهد کاهش درصد تخریب اکسرژی دبی خوراک افزایش 

 هستیم.

افزایش دبی جریان خوراک، بازدهی هنگام بررسی بازدهی اکسرژی کل فرایند، مشاهده می شود که با  .7

پیدا می کند. دلیل آن ناشی از افزایش دبی جریان ها و توان مصرفی  ناچیزی اکسرژی کل سیستم کاهش

 کمپرسور ها و پمپ ها می باشد.

سود  هنگام بررسی تاثیرات قیمت خوراک، قیمت محصولات، قیمت برق و قیمت آب خنک کننده بر روی .8

لات بیشترین تاثیر را بر روی فرایند مذکور دارند که وی شود که قیمت محصسیستم، مشاهده م آوری

است. همچنین، تاثیرات تغییر قیمت برق و آب  بر تصمیم گیری های اقتصادی نشان دهنده اهمیت آن

 خنک کننده بر روی سودآوری فرایند ناچیز است.



ده می شود که نرخ بهره تاثیر بسیار فرایند، مشاه NPVهنگام بررسی تاثیر تغییرات نرخ بهره بر روی  .9

 .دارد NPVزیادی بر روی 

کاهش  از تجزیه و تحلیل های انرژی، اکسرژی و اقتصادی، و با توجه به با توجه به نتایج به دست آمده .10

و با توجه به ترکیبات و دبی گاز مشعل  ،با افزایش دبی گاز خوراک NPVافزایش و ناچیز بازدهی اکسرژی 

 استفاده شده، این فرایند برای بازه مطرح شده در این مطالعه، قابل استفاده است.

و تجزیه و  در مطالعات آتی به تجزیه و تحلیل پینچ با توجه به نتایج بدست آمده، پیشنهاد می شود که .11

 .و مورد بررسی قرار گیرد برای این فرایند توجه شود و ایمنی محیطیتحلیل زیست 
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