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 تْراى آزادراُ اصلی ّاي تًَل پايداري بر دار شيب ّاي عددي اثرات حفاري تًَلبررسی 
 شوال

 3عليرضا باغباًاى،  2، راحب بالرپَر٭1 يدارسياهک دٍست

 اه صنعتی اصفهانکارشناسی ارشد مکانیک سنگ ، دانشکده مهندسی معدن ،دانشگ -1
 دانشیار دانشکده مهندسی معدن ،دانشگاه صنعتی اصفهان -2
 دانشیار دانشکده مهندسی معدن ،دانشگاه صنعتی اصفهان -3

 (19/1931/ 93 , پذیزش13/11/1939)دریافت 

 چكيدُ
ي بسرگ البرز شاهل دٍ تًَل اصلی ّا ًلتَكٌد. هتر لطع  هی 6400هسير آزادراُ تْراى شوال، كَّستاى البرز را با تًَلی بِ طَل تمريبی 

ّايی تحت عٌَاى  ي اصلی البرز بِ ٍسيلِ تًَلّا تًَل( است. تر يييپا)رفت ٍ برگشت( ٍ يک تًَل اكتشافی )بيي دٍ تًَل اصلی ٍ در تراز 
 حفاري ددي تاثيراتشًَد. ّدف اصلی از اًجام ايي تحميك بررسی عدار بِ تًَل اكتشافی هتصل هی ي تَْيِ بِ صَرت شيبّا دستک

استفادُ شدُ است، بِ ايي ترتيب  FLAC 3Dافساربراي اًجام ايي كار از ًرماست.  اصلی يّا تًَل بر پايداري دار شيب دسترسی يّا تًَل
 ابدي یهع اداهِ از ديَارُ تماط دار بيشبرابر عرض تًَل  5/1تا  دار بيشحفر تًَل  ريثاتاطلاعات بِ دست آهدُ از هدلسازي ًشاى دادُ است كِ 

دار، بِ ترتيب در ديَارُ چپ، ديَارُ راست ٍ سمف  تًَل اصلی ًاشی از حفاري تًَل شيب يًگْدار ستنيٍاكٌشی در ستاثيرات بيشتريي ٍ 
حفر تًَل  لٌگر خوشی در سيستن ًگْداري تًَل اصلی، با تَجِ بِ جْتًيرٍي هحَري ٍ . ّوچٌيي ًحَُ تغييرات در افتد تًَل اتفاق هی

( بِ یباز )تًَل اصل ياز سوت فضا داربيتًَل ش دّاًِ يحفاری يا بالعكس ًشاى داد كِ بِ سوت تًَل اصل یاز سوت تًَل اكتشاف دار بيش
 .تماطع ٍارد خَاّد كرد َارُيرا بِ د يفشار كوتر یسوت تًَل اكتشاف
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چيكده

یکی از فرآیندهای متداول در شیرین‌سازی جریان گاز استفاده از حلال آمین در جداسازی گازهای اسیدی است. این فرآیند به دلیل لزوم 
استفاده مجدد از حلال غنی‌شده و تبدیل آن به حلال سبک نیازمند صرف انرژی برای گرمایش و جداسازی گازهای اسیدی و سرمایش به منظور 
استفاده دوباره در برج جذب است. سهم عمده هزینه‌های عملیاتی در این واحدها مربوط به صرف انرژی‌های یاد شده است، پس بهینه‌سازی 
فرآیند برای کاهش هزینه‌ها امری اجتناب‌ناپذیر است. در فرآیند بهینه‌سازی شرایط عملیاتی نیز باید مدنظر قرار گیرد. در این پژوهش اثر 
پارامتر دمای آمین غنی ورودی به برج احیا بر روی بار حرارتی کندانسور بار حرارتی ریبویلر و بار حرارتی مبدل آمین غنی/ ضعیف مورد بررسی 
قرار گرفته است و مقدار دمای بهینه برای کاهش هزینه‌های عملیاتی و افزایش سودآوری محاسبه شده است. شبیه‌سازی و آنالیز حساسیت با 
استفاده از نرم‌افزار PRO II انجام شد. نتایج نشان می‌دهد که در دمای  100 درجه سانتی‌گراد، آمین غنی ورودی به برج احیا، مجموع هزینه‌های 
عملیاتی کمترین میزان را خواهد داشت. مقایسه بین فرآیند اصلی و فرآیند بهینه‌شده نشان می‌دهد که انتخاب دمای بهینه آمین غنی ورود 
به برج احیا توانایي كاهش هزينه عملياتي تا بيش از 97704 دلار در سال را دارد و بیشترین میزان بازیابی سولفید هیدروژن در این دما انجام 

می‌گیرد.

كلمات كليدي 

شيرين‌سازي گاز، بهينه‌سازي، هزينه عملياتي، دمای بهینه.

DOI: 10.30479/jmre.2019.9018.1144



دوره چهارم، شماره 1، بهار 1398 46

                                                                  نشريه مهندسی منابع معدنی                                  مهدی کولیوند سالوکی، محمد کشاورز بهادری، مرتضی اسفندیاری، خشایار محمدبیگی، جعفر صادق زاده اهری                                                                                                                          

1- مقدمه

گاز طبیعی یک منبع اصلی تولید انرژی است که به طور 
گسترده به عنوان سوخت خانگی و صنعتی استفاده می‌شود. 
برای این که بتوان گاز طبیعی را به طور مناسب و سازگار با 
محیط زیست استفاده کرد بسیار مهم است که آن را از تمام 
آلاینده‌های زیست محیطی پاک کرد. این آلاینده‌ها می‌توانند 
مشکلاتی مانند خوردگی، انجماد، انسداد، فرسایش و به خطر 
انداختن سلامتی و محیط زیست را ایجاد کنند ]1[. گازهای 
ناخالصی‌های  کربن  دی‌اکسید  و  هیدروژن  سولفید  اسیدی 
 ‌4 ppm آن از H2S موجود در گاز طبیعی‌اند. گازی که محتوای
حجمی بیشتر باشد، گاز ترش در نظر گرفته می‌شود. با افزایش 
گازهای  نشر  به  نسبت  زیستی  محیط  قوانین  سختگیری‌های 
آلاینده ناشی از تصفیه گاز طبیعی و همچنین نیاز بازار به گاز 
است]2[.  الزامی  طبیعی  گاز  شیرین‌سازی  فرآیند  کیفیت،  با 
اصلی‌ترین روش که برای حذف گازهای اسیدی به کار گرفته 
می‌شود، شیرین‌سازی با محلول آلکانو آمین است که قادر به 
جداسازی بیش از 50 درصد گازهای اسیدی است. واحدهای 
شیرین‌سازی آمین نزدیک به 80 سال است که برای فرآورش 
گازها و جداسازی H2S و CO2 از جریان گاز ترش مورد استفاده 
با آمین نوع سوم  ابتدا  قرار گرفته‌اند ]3[. توسعه این واحدها 
TEA آغاز و سپس به سمت استفاده از آمین‌های مفیدتر چون 
 MDEA هدایت شد. در طی 20 سال گذشته DEA و MEA
جداسازی  به  قادر  زیرا  است  شده  پرکاربردتری  بسیار  حلال 
CO2 است]5،4[. در حال حاضر  به  H2S نسبت  انتخاب‌پذیر 
بر  جهان  در  گاز  شیرین‌سازی  واحدهای  از  درصد   95 حدود 
اساس تماس مستقیم گاز ترش با محلولی از آلکانوآمین‌ها در 

یک برج جذب انجام می‌گیرد ]6،2[.
طی سالیان توسعه این واحدها راهبردهای مختلف، قوانین 
ارایه شده‌اند.  و دستورالعمل‌های طراحی مختلفی  سرانگشتی 
در  بدون  را  و دستور‌العمل‌ها  قوانین  این  از طراحان،  بسیاری 
نظر گرفتن اجرایی بودن در پروژه‌ها و طراحی‌های جدید مورد 
به  این دستورالعمل‌ها نسبت  از  برخی  قرار می‌دهند.  استفاده 
اما  برقراراند  همچنان    MDEA جمله  از  حلال‌ها  از  برخی 
نکته مهم این است که آیا این دستور‌العمل‌ها در طراحی‌ها و 
شرایط جدید همچنان مفیدند یا خیر. از آنجا که تعداد زیادی 
از این قوانین طراحی وجود دارند، لازم است علاوه بر بازبینی 
قوانین گذشته در صورت امکان قوانین جدید برای سیستم‌های 
متفاوت حلال استخراج شوند ]9-7[. از جمله این قوانین سر 

انگشتی می‌توان به تفاوت دمای 5 درجه سانتی‌گرادی مابین 
گاز ورودی و دمای حلال برج جذب و همچنین نسبت بخار 
در  آمین  حجم  و  جوشاننده  به  ورودی  بخار  جرم  بین   0/12
قانون  یک  تنها  اگر  اوصاف  این  تمام  با  کرد.  اشاره  گردش 
سرانگشتی در واحدهای فرآورش گاز همواره صحیح باشد این 
فرآیندی  واحدهای  تمام  در  محدودیت‌ها  و  شرایط  که  است 

همواره یکسان نیست ]10،7،6[. 
در  ویژه  به  گاز  شیرین‌سازی  فرآیند  نوع  این  که،  آنجا  از 
مرحله احیا آمین انرژی زیادی مصرف می‌کند]6[، بهینه‌سازی 
پارامترهای فرآیندی برج احیا آمین می‌تواند منجر به صرفه‌جویی 
بسیار زیاد و در نتیجه منافع اقتصادی قابل توجهی برای واحد 
مولکولی،  ساختار  به  بسته  شود.  آتی  و  موجود  شیرین‌سازی 
آمین‌ها به سه دسته اصلی نوع اول، نوع دوم و نوع سوم تقسیم 
قرار  استفاده  مورد  نیز  آمین‌ها  مخلوط  همچنین  می‌شوند، 
می‌گیرند. با این حال آمین‌های نوع سوم مانند ‌MDEA مزایای 
بیشتری نسبت به نوع اول و دوم دارند. این مزایا شامل فشار 
بخار کمتر، گرمای واکنش کمتر، مقاومت بیشتر در برابر تخریب 
 H2S انتخابی  و خوردگی کمتر است. مزیت مهم دیگر جذب 
گاز  ترکیبات  به  توجه  با  بنابراین  است]11[،   CO2 به  نسبت 

خوراک در این پژوهش از MDEA استفاده شده است.
پارامترهای  کردن  بهینه‌  با  انرژی  مصرف  کاهش  اگرچه 
از  برخی  اصلاح  این حال  با  روبروست.  با محدودیت  عملیاتی 
نیاز  انرژی مورد  این پارامترها منجر به کاهش قابل توجه در 
در   H2S غلظت  باید  تغییرات  این  انجام  در  می‌شود.  فرآیند 
زیر حد مجاز باقی بماند. روش‌های مختلفی مانند تعویض نوع 
آمین، تغییر پارامترهای فرآیندی، اصلاح تجهیزات داخلی برج 
یا اصلاح نمودار دیاگرام فرآیند ]13،12،3[ برای کاهش مصرف 

انرژی وجود دارد.
در این مقاله، قانون سرانگشتی دمای ورودی برج احیا مورد 
مطالعه قرار گرفته است و با تغییر دمای خوراک ورودی به برج 
هزینه‌های  کاهش  برای  شیرین‌سازی  واحد  بهینه‌سازی  احیا، 
از  انحراف  اگرچه  است.  شده  انجام  سرمایه‌گذاری  و  عملیاتی 
همراه  فرآیند  در  و خطر  ریسک  با  تعیین‌شده  عملیاتی  نقاط 
است، آنالیز شبیه‌سازی و فرآیندی می‌تواند به طراح و اپراتور 
نقطه  تغییر  احتمالی  ریسک‌های  به  نسبت  دیدی  فرآیند 
تنظیم‌ها و روش‌های جلوگیری و رفع این ریسک‌ها ارایه کند. 
در این تحقیق نرم‌افزار شبیه‌ساز دقیق و قدرتمند PROII که 
در طراحی واحد‌های صنعتی بارها به کار رفته است، استفاده 
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شده است ]15،14،7[.

2- روش تحقیق

نرم‌افزار شبیه‌ساز تجاری PRO II v9.3 برای شبیه‌سازی 
واحد شیرین‌سازی استفاده شده است. این نرم‌افزار یک بسته 
پیشنهاد  آمین  سیالاتی  بسته  نام  به  قدرتمند  ترمودینامیکی 
واحدهای شیرین  مدلسازی  برای  ویژه  بسته  یک  که  می‌دهد 
تجربی  حلالیت  شامل  سیالاتی  بسته  این  است.  آمین  ‌سازی 
و داده‌های سینتیکی واکنش‌ها در طیف گسترده‌ای از شرایط 
است. به طور کلی استفاده از این بسته سیالاتی در شبیه ‌سازی 
مدل‌‌های  یا  ترمودینامیکی  حالت  معادلات  از  ناشی  خطاهای 

فعالیت را کاهش می‌دهد.
مزایای  بررسی  برای  شبیه‌ساز،  نرم‌افزار  انتخاب  از  پس 
افزایش دمای خوراک مطالعاتی بر روی سیستم MDEA انجام 
شد. دمای آمین غنی از 80  تا 120 درجه سانتی‌گراد تغییر 
داده شد و تاثیر آن بر روی دفع گاز اسیدی  H2S بررسی شد. 
کیفیت آمین ضعیف ثابت نگه داشته شد و تاثیر آن بر روی بار 
حرارتی ریبویلر، بار حرارتی کندانسور و دمای خروجی آمین 
از مبدل ضعیف/ غنی بررسی شد. علاوه بر این توجه ویژه‌ای 
به مقدار بخار تولیدی در آمین غنی و همچنین ترکیب درصد 

گازهای اسیدی تولیدی در فاز بخار شده است.

3- شرح فرآیند

دیاگرام فرآیندی برای برج احیا آمین با نرم‌افزار شبیه‌ساز 
تجاری PRO II در شکل 1 به تصویر کشیده شده است.

دمای  تا  گرمایش  از  پس  اسیدی  گازهای  از  غنی  آمین 
1000C با دبی جرمی Kg/hr 82023 و فشار barg 1/5 در 
مبدل ضعیف/ غنی از سینی دوم وارد برج احیا می‌شود. برج 
احیا 20 سینی دارد. در برج احیا آمین غنی به سمت پایین 
با بخار تولید  جریان می‌یابد و گازهای اسیدی موجود در آن 
شده در ریبویلر دفع و از جریان گازی بالای برج خارج می‌شود. 
آمین تمیز که عاری از گازهای اسیدی است از پایین برج احیا 
ضعیف/  آمین  مبدل  وارد  حرارتی  مبادله  برای  و  شده  خارج 
غنی می‌‌شود. در جدول‌های 1 و 2 شرایط فرآیندی و ترکیب 
درصد جریان خوراک به برج دفع واحد شیرین‌سازی ارایه شده 
است. منبع داده‌های مورد استفاده پالایشگاه نفت الفروقلوس 

سوریه است.

3- بحث و نتایج

فاز  اساس  بر  گرفته  انجام  برای صحت‌سنجی شبیه‌سازی 
  ASPEN و   PROII نرم‌افزار  کمک  به  جنوبی  پارس   5 4و 
ویرایش10 در جدول 3 ارایه شده است. همان‌گونه که مشخص 
است میزان آمین در گردش، بار حرارتی ریبویلر و کولر هوایی 

 روش تحقیق -2
افزار یک بسته سازی استفاده شده است. این نرمسازی واحد شیرینبرای شبیه PRO II v9.3ساز تجاری افزار شبیهنرم

سازی آمین دهد که یک بسته ویژه برای مدلسازی واحدهای شیرین ترمودینامیکی قدرتمند به نام بسته سیالاتی آمین پیشنهاد می
ای از شرایط است. به طور کلی طیف گسترده ها درهای سینتیکی واکنشاست. این بسته سیالاتی شامل حلالیت تجربی و داده

 .دهدهای فعالیت را کاهش میسازی خطاهای ناشی از معادلات حالت ترمودینامیکی یا مدلاستفاده از این بسته سیالاتی در شبیه 
انجام شد. دمای  MDEAساز، برای بررسی مزایای افزایش دمای خوراک مطالعاتی بر روی سیستم افزار شبیهپس از انتخاب نرم

بررسی شد. کیفیت آمین  H2Sگراد تغییر داده شد و تاثیر آن بر روی دفع گاز اسیدی  درجه سانتی 120تا  80 آمین غنی از 
ضعیف ثابت نگه داشته شد و تاثیر آن بر روی بار حرارتی ریبویلر، بار حرارتی کندانسور و دمای خروجی آمین از مبدل ضعیف/ غنی 

ای به مقدار بخار تولیدی در آمین غنی و همچنین ترکیب درصد گازهای اسیدی تولیدی در فاز وه بر این توجه ویژهبررسی شد. علا
 بخار شده است.

 شرح فرآیند -3
 به تصویر کشیده شده است. 1در شکل  PRO IIساز تجاری افزار شبیهدیاگرام فرآیندی برای برج احیا آمین با نرم

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
 

 سازی آمینمودار دیاگرام فرآیند واحد شیرین: ن1شکل 

در مبدل  barg 5/1و فشار  Kg/hr 82023با دبی جرمی  0C100آمین غنی از گازهای اسیدی پس از گرمایش تا دمای 
یابد و سینی دارد. در برج احیا آمین غنی به سمت پایین جریان می 20شود. برج احیا ضعیف/ غنی از سینی دوم وارد برج احیا می

شود. آمین تمیز که عاری از گازهای اسیدی موجود در آن با بخار تولید شده در ریبویلر دفع و از جریان گازی بالای برج خارج می
های شود. در جدولگازهای اسیدی است از پایین برج احیا خارج شده و برای مبادله حرارتی وارد مبدل آمین ضعیف/ غنی می

های سازی ارایه شده است. منبع دادهفرآیندی و ترکیب درصد جریان خوراک به برج دفع واحد شیرینشماره یک و دو شرایط 
 مورد استفاده پالایشگاه نفت الفروقلوس سوریه است.
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شکل 1: نمودار دیاگرام فرآیند واحد شیرین‌سازی آمین
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در حالت شبیه‌سازی PROII  به حالت واقعی طراحی فاز 4 و 
5 نزدیک‌تر است.

در  غنی  آمین  تبخیر  درصد  نشان‌دهنده   4 جدول 
نتایج  این  است.  تا 50 درصد  در محدوده 10  بارگذاری‌هایی 
میزان  از  تابعی  غنی  آمین  تبخیر  دمای  که  می‌دهد  نشان 
بارگیری آمین غنی است. طبیعی است که در غلظت‌های بالاتر 

میزان تبخیر در یک دمای یکسان، مقادیر بالاتری دارد.
در بررسی حاضر، با توجه به جدول 5 و همچنین با عنایت 
به محدوده عملیاتی مجاز برای آمین غنی، غلظت 28 درصد 
برای  اقتصادی  انتخاب شد و مطالعه  برای مطالعه  آمین غنی 
بهینه کردن دمای خروجی مبدل آمین/ آمین در این غلظت 

انجام گرفته است.
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[20] سازی شیرین واحد دفع برج به وروردی فزایندی شرایط -(1) جدول 

  [21]

  [22]

  [23]

  [24]

  [25]

  [26]

  [27]

  [28]

  [29]

  [30]

  [31]

 پارامتر یکا -
 میزان درصد بخار - 0.0002

100 °C دما 

1.5 barg فشار 

82023 kg/hr دبی جرمی 

920 / 2.2 kg/m3 چگالی 

81 m3/hr دبی استاندارد حجمی مایع 
35 Nm3/hr دبی حجمی بخار 

 

 

 یترکیب درصد جریان آمین غنی ورودی به برج دفع واحد شیرین ساز -(2) جدول

  [32]

  [33]

  [34]

  [35]

  [36]

  [37]

  [38]

  [39]

  [40]

  [41]

  [42]

  [43]

  [44]

PROII [45]و   ASPENپارس جنوبی با استفاده از نرم افزار  5و  4ت سنجی نتایج شبیه سازی فاز صح(: 3) جدول 

 
SOUTH PARS GAS 
FIELD- Phase 4, 5 PROII Software ASPEN HYSYS V 

10 

Parameters MDEA MDEA MDEA 
Feed Flow Rate [MMSCFD] 487 487 487 

Solvent Circulation Rate [kmol/hr] 10705 10680 11350 
Rich Loading 0.37 0.37 0.37 
Lean Loading 0.002 0.002 0.002 

Feed CO2 Content [ppm] 18270 18270 18270 
Feed H2S Content [ppm] 6900 6900 6900 

Sweet Gas CO2 Content [ppm] 10000 10000 10000 
Sweet Gas H2S Content [ppm] 3 ppm 3 ppm 3 ppm 
Reboiler Duty [Mega WATT] 22.8 22.4 24.1 

Acid gas condenser kW 88.3 84.1 98.3 
 

  [46]

  [47]

Stream Composition wt (%) 
H2 0.00 

CO2 0.01 
H2S 3.07 
CO 0.00 
H2O 58.17 
CH4 0.00 
C2H4 0.00 
C2H6 0.00 
C3H8 0.00 
C3H6 0.00 

1-Butene 0.00 
i-Butene 0.00 
2-Butene 0.00 

13-Butadiene 0.00 
i-C4 0.00 
n-C4 0.00 
i-C5 0.00 

Pentene-1 0.00 
n-C5 0.00 

MDEAmine 38.74 

جدول 1: شرایط فرآیندی وروردی به برج دفع واحد شیرین‌سازی

جدول 2: ترکیب درصد جریان آمین غنی ورودی به برج دفع واحد 
شیرین‌سازی

 

 

 یترکیب درصد جریان آمین غنی ورودی به برج دفع واحد شیرین ساز -(2) جدول

  [32]

  [33]

  [34]

  [35]

  [36]

  [37]

  [38]

  [39]

  [40]

  [41]

  [42]

  [43]

  [44]

PROII [45]و   ASPENپارس جنوبی با استفاده از نرم افزار  5و  4ت سنجی نتایج شبیه سازی فاز صح(: 3) جدول 

 
SOUTH PARS GAS 
FIELD- Phase 4, 5 PROII Software ASPEN HYSYS V 

10 

Parameters MDEA MDEA MDEA 
Feed Flow Rate [MMSCFD] 487 487 487 

Solvent Circulation Rate [kmol/hr] 10705 10680 11350 
Rich Loading 0.37 0.37 0.37 
Lean Loading 0.002 0.002 0.002 

Feed CO2 Content [ppm] 18270 18270 18270 
Feed H2S Content [ppm] 6900 6900 6900 

Sweet Gas CO2 Content [ppm] 10000 10000 10000 
Sweet Gas H2S Content [ppm] 3 ppm 3 ppm 3 ppm 
Reboiler Duty [Mega WATT] 22.8 22.4 24.1 

Acid gas condenser kW 88.3 84.1 98.3 
 

  [46]

  [47]

Stream Composition wt (%) 
H2 0.00 

CO2 0.01 
H2S 3.07 
CO 0.00 
H2O 58.17 
CH4 0.00 
C2H4 0.00 
C2H6 0.00 
C3H8 0.00 
C3H6 0.00 

1-Butene 0.00 
i-Butene 0.00 
2-Butene 0.00 

13-Butadiene 0.00 
i-C4 0.00 
n-C4 0.00 
i-C5 0.00 

Pentene-1 0.00 
n-C5 0.00 

MDEAmine 38.74 

PROII و  ASPEN جدول 3: صحت‌سنجی نتایج شبیه‌سازی فاز 4 و 5 پارس جنوبی با استفاده از نرم‌افزار
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[48] جز مولی بخار در بارگذاری های گاز اسیدی مختلف (: 4) جدول 

Acid Gas Loading 10% 20% 28% 40% 50% 

T (˚C) Vapor Fraction Vapor Fraction Vapor Fraction VaporFraction Vapor fraction 
70 0 0 0 0 0 
80 0 0 0 0 0 
95 0 0 0 3.15E-04 9.51E-03 

100 0 0 0 6.99E-03 0.0167 
105 0 0 1.47E-04 0.0146 0.0252 
110 0 0 7.72E-03 0.0241 0.036 
115 0 2.97E-03 0.0178 0.0372 0.0513 
120 0 0.0146 0.0335 0.0583 0.0766 
125 0 0.0372 0.065 0.1018 0.1291 
130 0.032 0.1099 0.1639 0.2334 0.2835 
135 0.3206 0.4214 0.4785 0.543 0.5849 
140 0.6052 0.6502 0.6792 0.7143 0.7382 
145 0.7168 0.7462 0.7657 0.79 0.8069 
150 0.7751 0.7977 0.8129 0.8321 0.8455 
155 0.8116 0.8305 0.8434 0.8596 0.871 
160 0.8376 0.8542 0.8655 0.8799 0.89 
170 0.875 0.889 0.8986 0.9108 0.9194 
180 0.9056 0.9182 0.9269 0.9379 0.9458 
190 0.9368 0.9487 0.9569 0.9673 0.9748 
200 0.9737 0.9852 0.9932 1 1 
210 1 1 1 1 1 

 

  [49]

[50] نسورارزیابی اقتصادی کندا (:5)جدول 

120 115 105 110 80 90 100 T (˚C) Overhead 
Condenser 

AFC AFC AFC AFC AFC AFC AFC AFC Type 
1.88 1.45 0.64 1.03 0.2 0.3 0.46 MW Duty 

118.4 115.7 105.5 111.8 89 94.8 101 ˚C Hot Inlet Temp 
60 60 60 60 60 60 60 ˚C Hot Outlet Temp 
43 43 43 43 43 43 43 ˚C Air Inlet 
53 53 53 53 53 53 53 ˚C Air Outlet 

300 300 300 300 300 300 300 W/m2. C Est-U 
32.35 31.53 28.34 30.33 22.68 24.81 26.82 ˚C MTD 
194 153 75 113 31 40 57 m2 Finned Area 
38 29 13 21 4 6 9 kW Elec. 
14 14 13 13 10 11 12 US $/ m2 Unit Price 

2,712 2,146 979 1472 309 443 686 US $ Cost 
  [51]

[48] جز مولی بخار در بارگذاری های گاز اسیدی مختلف (: 4) جدول 

Acid Gas Loading 10% 20% 28% 40% 50% 

T (˚C) Vapor Fraction Vapor Fraction Vapor Fraction VaporFraction Vapor fraction 
70 0 0 0 0 0 
80 0 0 0 0 0 
95 0 0 0 3.15E-04 9.51E-03 

100 0 0 0 6.99E-03 0.0167 
105 0 0 1.47E-04 0.0146 0.0252 
110 0 0 7.72E-03 0.0241 0.036 
115 0 2.97E-03 0.0178 0.0372 0.0513 
120 0 0.0146 0.0335 0.0583 0.0766 
125 0 0.0372 0.065 0.1018 0.1291 
130 0.032 0.1099 0.1639 0.2334 0.2835 
135 0.3206 0.4214 0.4785 0.543 0.5849 
140 0.6052 0.6502 0.6792 0.7143 0.7382 
145 0.7168 0.7462 0.7657 0.79 0.8069 
150 0.7751 0.7977 0.8129 0.8321 0.8455 
155 0.8116 0.8305 0.8434 0.8596 0.871 
160 0.8376 0.8542 0.8655 0.8799 0.89 
170 0.875 0.889 0.8986 0.9108 0.9194 
180 0.9056 0.9182 0.9269 0.9379 0.9458 
190 0.9368 0.9487 0.9569 0.9673 0.9748 
200 0.9737 0.9852 0.9932 1 1 
210 1 1 1 1 1 

 

  [49]

[50] نسورارزیابی اقتصادی کندا (:5)جدول 

120 115 105 110 80 90 100 T (˚C) Overhead 
Condenser 

AFC AFC AFC AFC AFC AFC AFC AFC Type 
1.88 1.45 0.64 1.03 0.2 0.3 0.46 MW Duty 

118.4 115.7 105.5 111.8 89 94.8 101 ˚C Hot Inlet Temp 
60 60 60 60 60 60 60 ˚C Hot Outlet Temp 
43 43 43 43 43 43 43 ˚C Air Inlet 
53 53 53 53 53 53 53 ˚C Air Outlet 

300 300 300 300 300 300 300 W/m2. C Est-U 
32.35 31.53 28.34 30.33 22.68 24.81 26.82 ˚C MTD 
194 153 75 113 31 40 57 m2 Finned Area 
38 29 13 21 4 6 9 kW Elec. 
14 14 13 13 10 11 12 US $/ m2 Unit Price 

2,712 2,146 979 1472 309 443 686 US $ Cost 
  [51]

جدول 4: جز مولی بخار در بارگذاری های گاز اسیدی مختلف

جدول 5: ارزیابی اقتصادی کندانسور
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5- بررسی اقتصادی

برای مشاهده تاثیر تغییر دمای خوراک یک مقایسه اقتصادی 
بر روی تجهیزات اصلی انتقال حرارت و آمین غنی با بارگذاری 
28 درصد انجام شده است. محاسبات بر اساس رویه JCG برای 
محدوده دمایی 80 تا  120درجه سانتی‌گراد انجام شده است. 
برای  ترتیب  به  را  اقتصادی  بررسی  اولیه  نتایج  تا 7  جداول 5 
کندانسور، مبدل حرارتی ضعیف/ غنی و ریبویلر نشان می‌دهند.

در بررسی حاضر از توجه به هزینه عملیاتی سایر تجهیزات 
زیرا  است،  نظایر آن صرف‌نظر شده  و  مانند پمپ‌ها  فرآیندی 
واحدها  این  در  انرژی  مصرف  میزان  در  اندکی  بسیار  سهم 

متعلق به این ادوات است. 
دمای  برای  که  می‌دهد  نشان   7 تا   5 جدول‌های  نتایج 
خوراک ورودی به برج احیا یک مقدار بهینه وجود دارد که برابر 

هزینه‌های  مجموع  دما  این  در  است،  سانتی‌گراد  درجه   100
روند    2 انتقال حرارت حداقل می‌شود. شکل  اصلی  تجهیزات 
خوراک  دمای  تغییرات  مقابل  در  را  کلی  هزینه‌های  تغییر 
تایید می‌کند که دمای 100 درجه  این شکل  نشان می‌‌دهد، 
واحد  احیا  برج  برای  بهینه  دمای  یک  عنوان  به  سانتی‌گراد 

شیرین‌سازی آمین است.
در شکل 3 از الف تا ت به ترتیب نرخ حرارتی کندانسور، 
دمای  حسب  بر   boil up نسبت  و  رفلاکس  نسبت  ریبویلر 
خوراک ورودی نشان داده شده است. واضح است که با افزایش 
دمای خوراک آنتالپی خوراک افزایش یافته است که در نتیجه 
منجر به افزایش بار حرارتی کندانسور می‌شود زیرا برای خنک 
کردن دمای گازهای اسیدی خروجی از بالای برج احیا گرمای 

بیشتری را باید دفع کند.  

 

[52]  ارزیابی اقتصادی مبدل غنی/ضعیف (:6)جدول 

Rich/Lean HE T(˚C) 80 90 100 105 110 115 120 
Cold Inlet Temp ˚C 58 58 58 58 58 58 58 

Cold Outlet Temp ˚C 80 90 100 105 110 115 120 
Hot Inlet Temp ˚C 132.7 132.7 132.7 132.7 132.7 132.7 132.7 

Hot Outlet Temp ˚C 101.50 101.56 90.93 85.52 80.22 74.85 69.33 
MTD ˚C 38 35 26 22 18 14 10 
Est-U W/m2. C 100 100 100 100 100 100 100 

Heat Exchanger Area m2 55 87 175 290 573 1,049 1,958 
Unit Price US $/ m2 233 198 158 133 113 161 508 

Cost US $ 12,830 17,191 27,611 38642 64,845 168,543 993,847 
 

[53] (: ارزیابی اقتصادی ریبویلر7جدول ) 

  [54]

 

  [55]

120 115 105 110 100 90 80 T(˚C) Reboiler 
3.98 3.98 4.02 3.99 4.28 5.00 5.69 MW Duty 
150 150 150 150 150 150 150 ˚C Hot Inlet Temp 
150 150 150 150 150 150 150 ˚C Hot Outlet Temp 

132.2 132.2 132.2 132.2 132.2 132.1 132.1 ˚C Cold Inlet Temp 
136.7 136.7 132.7 132.7 132.7 132.7 132.7 ˚C Cold Outlet Temp 

12 12 14 14 14 14 14 ˚C MTD 
500 500 500 500 500 500 500 W/m2. C Est-U 

644.4 644.4 572.7 568.4 609.7 710.3 808.3 m2 Heat Exchanger Area 
114 114 113 113 113 117 125 US $/ m2 Unit Price 

73,538 73,538 64,780 64,303 69,114 83,111 100,806 US $ Cost 

 

 

[52]  ارزیابی اقتصادی مبدل غنی/ضعیف (:6)جدول 

Rich/Lean HE T(˚C) 80 90 100 105 110 115 120 
Cold Inlet Temp ˚C 58 58 58 58 58 58 58 

Cold Outlet Temp ˚C 80 90 100 105 110 115 120 
Hot Inlet Temp ˚C 132.7 132.7 132.7 132.7 132.7 132.7 132.7 

Hot Outlet Temp ˚C 101.50 101.56 90.93 85.52 80.22 74.85 69.33 
MTD ˚C 38 35 26 22 18 14 10 
Est-U W/m2. C 100 100 100 100 100 100 100 

Heat Exchanger Area m2 55 87 175 290 573 1,049 1,958 
Unit Price US $/ m2 233 198 158 133 113 161 508 

Cost US $ 12,830 17,191 27,611 38642 64,845 168,543 993,847 
 

[53] (: ارزیابی اقتصادی ریبویلر7جدول ) 

  [54]

 

  [55]

120 115 105 110 100 90 80 T(˚C) Reboiler 
3.98 3.98 4.02 3.99 4.28 5.00 5.69 MW Duty 
150 150 150 150 150 150 150 ˚C Hot Inlet Temp 
150 150 150 150 150 150 150 ˚C Hot Outlet Temp 

132.2 132.2 132.2 132.2 132.2 132.1 132.1 ˚C Cold Inlet Temp 
136.7 136.7 132.7 132.7 132.7 132.7 132.7 ˚C Cold Outlet Temp 

12 12 14 14 14 14 14 ˚C MTD 
500 500 500 500 500 500 500 W/m2. C Est-U 

644.4 644.4 572.7 568.4 609.7 710.3 808.3 m2 Heat Exchanger Area 
114 114 113 113 113 117 125 US $/ m2 Unit Price 

73,538 73,538 64,780 64,303 69,114 83,111 100,806 US $ Cost 

جدول 7: ارزیابی اقتصادی ریبویلر

جدول 6: ارزیابی اقتصادی مبدل غنی/ ضعیف
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 ها بر حسب دمای خوراک ورودیروند تخمین هزینه -2شکل 

بر حسب دمای خوراک  boil upنسبت رفلاکس و نسبت  ،کندانسور، ریبویلراز الف تا ت به ترتیب نرخ حرارتی  3در شکل 
که با افزایش دمای خوراک آنتالپی خوراک افزایش یافته است که در نتیجه منجر به  ورودی نشان داده شده است. واضح است

ی بر  احیا گرمای بیشتری را باید شود زیرا برای خنک کردن دمای گازهای اسیدی خروجی از بالاافزایش بار حرارتی کندانسور می
 دفع کند.

 .[17, 16]آیدبه دست می 1موازنه انتقال حرارت کل برای بر  احیا از رابطه 
 
(1) WFeed × HFeed − WBottom × HBottom − WTop vapor × HV + QR − QC = 0 

 
یابد که در نتیجه منجر به افزایش بار حرارتی کندانسور بر اساس رابطه فوق با افزایش دمای خوراک، آنتالپی خوراک افزایش می

شود، همچنین کاهش بار حرارتی ریبویلر منجر به کاهش بخار مصرفی برای احیای آمین غنی در و کاهش بار حرارتی ریبویلر می
شود که با افزایش دمای خوراک میزان نسبت رفلاکس افزایش یافته و ، پ و ت مشاهده می3در شکل احیا نیز خواهد شد.بر  

یابد. میزان نسبت رفلاکس به موازنه حرارتی بر  بستگی دارد، بنابراین اگر دمای خوراک افزایش یابد به کاهش می boil upنسبت 
یابد که منجر به دارد اما از طرفی با افزایش دمای خوراک بار حرارتی ریبویلر کاهش میمیزان رفلاکس بیشتری نسبت قبل نیاز 

 .[18, 9]شودمی Boil upکاهش 
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شکل 2: روند تخمین هزینه‌ها بر حسب دمای خوراک ورودی  
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 Boilup  ت( نسبتالف( نرخ حرارتی کندانسور، ب( نرخ حرارتی ریبویلر، پ( نسبت رفلاکس و تاثیر دمای آمین غنی بر  -3شکل 

 H2Sبررسی اثر دمای آمین غنی بر فاکتور جداسازی  -6

های عملیاتی باید به نحوی انجام شود که فاکتور جداسازی و بازیابی گوگرد تغییر پارامترهای فرآیندی برای بهینه کردن هزینه
سازی پارامترهای فرآیندی نه تنها منجر به کاهش درصد در جریان غنی گازهای اسیدی در محدوده قابل قبول قرار گیرد و بهینه

بازیابی سولفید هیدروژن نشود، بلکه فاکتور جداسازی سولفید هیدروژن در جریان گاز خروجی از برج احیا به بیشترین مقدار خود 
 .[17, 16]آیدبه دست می 3و  2های . فاکتور جداسازی از رابطه[11]برسد
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طور که مشاهده ، الف و ب رسم شده است. همان4بر اساس روابط فوق فاکتور جداسازی و بازیابی سولفید هیدروژن در شکل 

 رسد.گراد، جداسازی سولفید هیدروژن به بیشترین مقدار خود میدرجه سانتی 100شود در دمای می
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موازنه انتقال حرارت کل برای برج احیا از رابطه 1 به دست 
می‌آید]17،16[.

آنتالپی  خوراک،  دمای  افزایش  با  فوق  رابطه  اساس  بر 
بار  افزایش  به  منجر  نتیجه  در  که  می‌یابد  افزایش  خوراک 
می‌شود،  ریبویلر  حرارتی  بار  کاهش  و  کندانسور  حرارتی 
بخار  کاهش  به  منجر  ریبویلر  حرارتی  بار  کاهش  همچنین 
مصرفی برای احیای آمین غنی در برج احیا نیز خواهد شد. در 
شکل3، پ و ت مشاهده می‌شود که با افزایش دمای خوراک 
میزان نسبت رفلاکس افزایش یافته و نسبت boil up کاهش 
می‌یابد. میزان نسبت رفلاکس به موازنه حرارتی برج بستگی 
دارد، بنابراین اگر دمای خوراک افزایش یابد به میزان رفلاکس 
دمای  افزایش  با  طرفی  از  اما  دارد  نیاز  قبل  نسبت  بیشتری 
خوراک بار حرارتی ریبویلر کاهش می‌یابد که منجر به کاهش 

Boil up می‌شود]18،9[.

H2S 6- بررسی اثر دمای آمین غنی بر فاکتور جداسازی

هزینه‌های  کردن  بهینه  برای  فرآیندی  پارامترهای  تغییر 
عملیاتی باید به نحوی انجام شود که فاکتور جداسازی و بازیابی 
گوگرد در جریان غنی گازهای اسیدی در محدوده قابل قبول 
قرار گیرد و بهینه‌سازی پارامترهای فرآیندی نه تنها منجر به 
فاکتور  بلکه  نشود،  هیدروژن  سولفید  بازیابی  درصد  کاهش 
برج  از  خروجی  گاز  جریان  در  هیدروژن  سولفید  جداسازی 
از  فاکتور جداسازی  برسد]11[.  مقدار خود  بیشترین  به  احیا 

رابطه‌های 2 و 3 به دست می‌آید]17،16[.

سولفید  بازیابی  و  جداسازی  فاکتور  فوق  روابط  اساس  بر 
هیدروژن در شکل 4، الف و ب رسم شده است. همان‌طور که 
مشاهده می‌شود در دمای 100 درجه سانتی‌گراد، جداسازی 

سولفید هیدروژن به بیشترین مقدار خود می‌رسد.

 

 ها بر حسب دمای خوراک ورودیروند تخمین هزینه -2شکل 

بر حسب دمای خوراک  boil upنسبت رفلاکس و نسبت  ،کندانسور، ریبویلراز الف تا ت به ترتیب نرخ حرارتی  3در شکل 
که با افزایش دمای خوراک آنتالپی خوراک افزایش یافته است که در نتیجه منجر به  ورودی نشان داده شده است. واضح است

ی بر  احیا گرمای بیشتری را باید شود زیرا برای خنک کردن دمای گازهای اسیدی خروجی از بالاافزایش بار حرارتی کندانسور می
 دفع کند.

 .[17, 16]آیدبه دست می 1موازنه انتقال حرارت کل برای بر  احیا از رابطه 
 
(1) WFeed × HFeed − WBottom × HBottom − WTop vapor × HV + QR − QC = 0 

 
یابد که در نتیجه منجر به افزایش بار حرارتی کندانسور بر اساس رابطه فوق با افزایش دمای خوراک، آنتالپی خوراک افزایش می

شود، همچنین کاهش بار حرارتی ریبویلر منجر به کاهش بخار مصرفی برای احیای آمین غنی در و کاهش بار حرارتی ریبویلر می
شود که با افزایش دمای خوراک میزان نسبت رفلاکس افزایش یافته و ، پ و ت مشاهده می3در شکل احیا نیز خواهد شد.بر  

یابد. میزان نسبت رفلاکس به موازنه حرارتی بر  بستگی دارد، بنابراین اگر دمای خوراک افزایش یابد به کاهش می boil upنسبت 
یابد که منجر به دارد اما از طرفی با افزایش دمای خوراک بار حرارتی ریبویلر کاهش میمیزان رفلاکس بیشتری نسبت قبل نیاز 

 .[18, 9]شودمی Boil upکاهش 
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7- نتیجه‌گیری

در این پژوهش با توجه به اهمیت واحد شیرین‌سازی گاز 
برای حذف آلاینده‌های گازی مانند دی‌اکسید کربن و سولفید 
هیدرون، به بررسی اثر دمای آمین غنی ورودی به برج احیا در 
حرارتی  نرخ  است.  شده  پرداخته  آمین  با  شیرین‌سازی  واحد 
آمین  مبدل  حرارتی  نرخ  و  کندانسور  حرارتی  نرخ  ریبویلر، 
و دمای  است  قرار گرفته  مورد مطالعه  پرداخته  ضعیف/ غنی 
100 درجه سانتی‌گراد به عنوان یک دمای بهینه برای کاهش 
هزینه‌های عملیاتی و بیشترین مقدار بازیابی سولفید هیدروژن 

 )پ(

 

 )ت(

 Boilup  ت( نسبتالف( نرخ حرارتی کندانسور، ب( نرخ حرارتی ریبویلر، پ( نسبت رفلاکس و تاثیر دمای آمین غنی بر  -3شکل 

 H2Sبررسی اثر دمای آمین غنی بر فاکتور جداسازی  -6

های عملیاتی باید به نحوی انجام شود که فاکتور جداسازی و بازیابی گوگرد تغییر پارامترهای فرآیندی برای بهینه کردن هزینه
سازی پارامترهای فرآیندی نه تنها منجر به کاهش درصد در جریان غنی گازهای اسیدی در محدوده قابل قبول قرار گیرد و بهینه

بازیابی سولفید هیدروژن نشود، بلکه فاکتور جداسازی سولفید هیدروژن در جریان گاز خروجی از برج احیا به بیشترین مقدار خود 
 .[17, 16]آیدبه دست می 3و  2های . فاکتور جداسازی از رابطه[11]برسد
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ارایه شده است. در این دما مجموع هزینه‌های تجهیزات اصلی 
انتقال حرارت حداقل می‌شود.
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Abstract 

Tehran Shomal highway passes through Alborz mountains with a tunnel length of 6400 meters. 
There are two main tunnels. A full three-dimensional (3D) numerical analysis coupled with elasto-
plastic material models was conducted on the inclined access tunnel. Bending moment, axial force 
and the lining displacements due to the internal forces applied on the shotcrete lining are 
calculated. Axial force and bending moment applied on the lining have been evaluated using the 
FLAC 3D software program. The axial force versus bending moment of the lining is plotted. A 
criterion for assessing the effect of intersection on main tunnel behavior has been established, and 
investigated stability main tunnels by excavation of inclined access tunnel and a new support 
system suggested because of high-stress concentration at the junction. Raising support axial forces 
and bending moments may endanger tunnel stability during construction in the intersection of the 
inclined access and main tunnels. The results indicate that the existing thickness of the tunnel lining 
is safe and provides the appropriate load and moment bearing capacity. 

Keywords 

Tehran-Shomal (North) highway, inclined-tunneling, 3D numerical analysis, Tunnel;FLAC 3D.
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Abstract: The sweetening process with amine is widely used to remove acidic gases. However, this 
process requirement is cooling and heating energies. In addition, the reduction of energy requirements is 
limited by optimizing operational parameters. Therefore, changing the process parameters can lead to a 
significant reduction in energy consumption, resulting in lower operating costs. In this study, parameters 
such as the amine temperature in the entrance of the regeneration tower, the condenser heat load, the 
reboiler heat exchanger and the heat load of the rich/lean amine gas sweetening unit were investigated and 
the optimum temperature value to reduce operating costs and increase profitability achieved. Simulation 
analysis was performed using PRO II software. The comparison between the main process and the optimized 
process showed that the optimal temperature selection of the rich amine to the recovery tower has the ability 
to reduce operating costs to over $ 97704 per year, while also leading to the highest recovery of hydrogen 
sulfide.

Keywords: Gas sweetening, Optimization, Operating cost, Optimum temperature.

INTRODUCTION
Natural gas is a main source of energy that is widely used as a domestic and industrial fuel. In order 

to use natural gas appropriately and environmentally friendly, it is very important to remove all the 
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contaminations from gas [1]. Hydrogen sulfide and carbon dioxide are the main important impurities in 
natural gas. A gas with a H2S content of more than 4 ppm is considered to be a sour gas and it should be 
removed before using because of corrosion, hazardous and environmental problems [2]. The main method 
used to remove acid gases is sweetening with alkanoamines, which is capable of separating more than 50% 
of acid gases [3]. Because this type of sweetening process consumes a huge amount of energy during the 
regeneration process [4], optimizing the process parameters of the regeneration column can be result in 
significant economic benefits for existing sweetening units. In the present article, the rule of thumb of the 
entry temperature of the regeneration column was studied. By changing the feed temperature to the column, 
the optimization of the sweetening unit has been made to reduce operational and investment costs.

METHODS
For this study, the PRO II v9.3 software simulator is used to simulate the sweetening unit which has 

been used repeatedly in the design of industrial units [5-7]. After selecting the software, the simulation 
of the sweetening unit was performed by the MDEA solvent at different temperatures of the regeneration 
column (the range of 80 to 120 0C). The lean amine quality was kept constant and its effect on the reboiler, 
condenser heat load and the amine output temperature from the lean/rich heat exchanger were investigated. 
In addition, special attention has been paid to the amount of steam consumed in the rich amine reboiler, as 
well as the composition of produced gases in the vapor phase.

FINDINGS AND ARGUMENT
A process diagram for an amine sweetening unit is illustrated with the PRO II commercial simulation 

software in Fig. 1. The rich amine after heating up to 100 ° C with a mass flow of 82023 kg/h and with pres-
sure of 1.5 bar  is routed to the second tray of regeneration column. Regeneration column has 20 trays. After 
removing acid gas from rich amine in the regenerator, the lean amine is sent back to absorption column for 
sweetening of entering gas. It should be noted that the data source used for this study come from one of the 
oil refineries designed in the research institute of petroleum industry.

INTRODUCTION 
Natural gas is a main source of energy that is widely used as a domestic and industrial fuel. In order to 
use natural gas appropriately and environmentally friendly, it is very important to remove all the 
contaminations from gas [1]. Hydrogen sulfide and carbon dioxide are the main important impurities in 
natural gas. A gas with a H2S content of more than 4 ppm is considered to be a sour gas and it should be 
removed before using because of corrosion, hazardous and environmental problems [2]. The main method 
used to remove acid gases is sweetening with alkanoamines, which is capable of separating more than 
50% of acid gases [3]. Because this type of sweetening process consumes a huge amount of energy during 
the regeneration process [4], optimizing the process parameters of the regeneration column can be result 
in significant economic benefits for existing sweetening units. In the present article, the rule of thumb of 
the entry temperature of the regeneration column was studied. By changing the feed temperature to the 
column, the optimization of the sweetening unit has been made to reduce operational and investment 
costs. 
 
METHODS 
For this study, the PRO II v9.3 software simulator is used to simulate the sweetening unit which has been 
used repeatedly in the design of industrial units [5, 6, 7]. After selecting the software, the simulation of 
the sweetening unit was performed by the MDEA solvent at different temperatures of the regeneration 
column (the range of 80 to 120 0C). The lean amine quality was kept constant and its effect on the 
reboiler, condenser heat load and the amine output temperature from the lean/rich heat exchanger were 
investigated. In addition, special attention has been paid to the amount of steam consumed in the rich 
amine reboiler, as well as the composition of produced gases in the vapor phase. 

FINDINGS AND ARGUMENT 
A process diagram for an amine sweetening unit is illustrated with the PRO II commercial simulation 
software in Fig. 1. The rich amine after heating up to 100 ° C with a mass flow of 82023 kg/h and with 
pressure of 1.5 bar  is routed to the second tray of regeneration column. Regeneration column has 20 
trays. After removing acid gas from rich amine in the regenerator, the lean amine is sent back to 
absorption column for sweetening of entering gas. It should be noted that the data source used for this 
study come from one of the oil refineries designed in the research institute of petroleum industry. 
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Figure 1. Schematic diagram of sweetening unit
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For simulation verification based on South Pars phases, using the PROII software and ASPEN software, 
version 10 is shown in Table 1. As it is known, the amount of circulation rate of amine, the heat load of the 
reboiler and the air cooler in the simulation mode of PROII are closer to the actual results of the working 
phases.

In order to observe the effect of rich amine temperature change effect, an economic comparison was 
made on the main heat transfer and amine transfer equipment with a loading of 28%. The calculations were 
performed on the basis of the JCG procedure for a temperature range of 80 ° C to 120 ° C. 

Figure 2 shows the trend of changing overall costs versus changes in rich amine temperature. this figure 
confirms that the temperature of 100 ˚C is an optimal temperature for the regeneration column of the amine 
unit.

Figure 1. Schematic diagram of sweetening unit 
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Parameters MDEA MDEA MDEA 

Feed Flow Rate [MMSCFD] 487 487 487 
Solvent Circulation Rate [kmol/hr] 10705 10680 11350 

Rich Loading 0.37 0.37 0.37 
Lean Loading 0.002 0.002 0.002 

Feed CO2 Content [ppm] 18270 18270 18270 
Feed H2S Content [ppm] 6900 6900 6900 

Sweet Gas CO2 Content [ppm] 10000 10000 10000 
Sweet Gas H2S Content [ppm] 3 ppm 3 ppm 3 ppm 
Reboiler Duty [Mega WATT] 22.8 22.4 24.1 

Acid gas condenser kW 88.3 84.1 98.3 

Table 1. Simulation verification of PROII results with Aspen 10 and design case of SOUTH PARS GAS FIELD- 
Phase 4, 5 

 

Figure 2. Total cost against the rich amine temperature change 

 
 
CONCLUSIONS 
In this study, due to the importance of the gas sweetening unit for the removal of contaminants such as 
carbon dioxide and hydrogen sulphide, the effect of the rich amine temperature entering to the 
regeneration column on the total energy consumption has been investigated. The heat load of reboiler, the 
condenser, and the heat transfer rate of the lean/rich amine heat exchanger were studied and the 
temperature of 100˚C was obtained as an optimal temperature to reduce operating costs and lead to the 
highest amount of hydrogen sulphide recovery. At this temperature, the total cost of the main heat transfer 
equipment is minimized. 
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CONCLUSIONS
In this study, due to the importance of the gas sweetening unit for the removal of contaminants such as 

carbon dioxide and hydrogen sulphide, the effect of the rich amine temperature entering to the regeneration 
column on the total energy consumption has been investigated. The heat load of reboiler, the condenser, and 
the heat transfer rate of the lean/rich amine heat exchanger were studied and the temperature of 100˚C was 
obtained as an optimal temperature to reduce operating costs and lead to the highest amount of hydrogen 
sulphide recovery. At this temperature, the total cost of the main heat transfer equipment is minimized.
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