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 *2و حسام احمدیان بهروز 1سید رضا جانبراری
 r_janbarari@sut.ac.irدانشجوی کارشناسی ارشد، مهندسی شیمی، دانشگاه صنعتی سهند، تبریز،  -7

  ahmadian@sut.ac.ir نعتی سهند تبریز، تبریز )نویسنده مخاطب(،دانشگاه ص استادیار، مهندسی شیمی، -2 

 * نویسنده مخاطب 

 (73/1/31، پذیرش: 71/1/31دریافت آخرین اصلاحات:  26/4/31)تاریخ دریافت: 
 

های در حال توسعه، تلاش های زیادی برای ایجاد یک سوخت دلیل مصرف بیش از حد منابع نفتی در کشوربه چکیده:

مناسب بیودیزل  های ونقل فعلی انجام شده است که یکی از انتخابروی سیستم های انرژی و حمل مناسب بر جایگزین

و  ASPEN PLUSافزار شده توسط نرمتولید بیودیزل از روغن مصرف فرایندسازی است. هدف در این مطالعه، ابتدا، شبیه

مختلف در مرحله استریفیکاسیون است. به این دلیل که با درنظرگرفتن شرایط سینتیکی  فرایندسازی این سپس بهینه

در دو مرحله، شامل مرحله اول  فرایندبیشتر از یک درصد وزنی است،  فرایندمیزان اسیدهای چرب در خوراک 

سازی رسیدن به حداکثر میزان فروش شود. تابع هدف بهینهاستریفیکاسیون، انجام می استریفیکاسیون و مرحله دوم ترنس

شود که با توجه به نتایج، حالت بهینه زمانی حاصل می های تولید است.یزل و گلیسرول در مقابل حداقل هزینهبیود

از استریفیکاسیون،  استریفیکاسیون و ترنسانتخاب شود. همچنین، دمای دو راکتور  9نسبت مولی متانول به روغن برابر 

ی راکتورها تأثیرگذار بود، تأثیر زیادی در تعیین حالت بهینه آن جهت که بر میزان تولید بیودیزل و نیز انرژی مصرف

میلیون  39/72سال و سود حاصل از آن  درمیلیون دلار  24/75 فرایندداشت. هزینه تولید برای این  فراینداقتصادی این 

 دست آمد.در سال بهدلار 
 

 ستریفیکاسیونا سازی، استریفیکاسیون، ترنسسازی، بهینهبیودیزل، شبیه کلیدواژگان:
  

  مقدمه
ها منشأ های نفتی آلودگی جو است که این موضوع به این دلیل است که این نوع سوختترین عیب استفاده از سوختمهم

. بنابراین، محققان در حال تلاش برای تعریف [7]ترکیبات و ذرات آلی فرارندو  SOx ،NOx ،COاصلی آلاینده های هوا مانند 

دهد، افزایش تقاضا  اند. همچنین، علت دیگری که نیاز به سوخت جایگزین را افزایش مییگزین برای حل این مشکلسوخت جا

. از آن جهت که سوخت های دیزلی منابع [2]ویژه کشورهای در حال توسعه استهای نفتی در جهان و بهو مصرف سوخت

ای نزدیک تولیدات نفتی جوابگوی تقاضا در سطح جهان نباشد. محققان شود که در آینده بینی می محدودی دارند، پیش

های سوختی، انرژی الکتریکی، هیدروژن و یا گاز طبیعی برای  های جایگزینی همچون پیل ند تا به امروز به سوختا  توانسته

یل . از مهمترین دلا[9]هاستموتورهای داخلی و غیره پی ببرند که در این میان، بیودیزل یکی از بهترین جایگزینسوخت 

های حاصل از احتراق و عدم نیاز به تغییر در ساختار موتور  توان به تجدیدپذیری، مقادیر کمتر آلایندهها می انتخاب بیودیزل

بیودیزل خواصی بسیار شبیه به سوخت دیزل دارد، با این تفاوت که دارای مواد ناخوشایندی ازقبیل گوگرد،  .[4]اشاره کرد

 7استرهای اسید چرب مونوآلکیل عنوانبه را بیودیزل آمریکا مواد تست . انجمن[6]نیست سایـکلیکپلی های آروماتیـک و نیتـروژن

                                                 
1. Fatty Acid Methyl Ester 
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های زیستی زیادی که موجود است، کند. بین سوختشده از خوراک چربی، تجدیدپذیر تعریف میزنجیره طویل، مشتق

عنوان سوخت جایگزین نفتی دارد، از پتانسیل بالایی به به خصوصیات دیزل  بیودیزل، از آن جهت که خصوصیاتی نزدیک

 . [5]برخوردار است

ای،  محیطی )کاهش گازهای گلخانهتأثیرات زیستی -لف: ا[1،1]توان به این موارد اشاره کردهای بیودیزل می از مزیت

های  ذخیره انرژی )کاهش استفاده از سوخت -پذیری آسان(، بکاهش آلودگی هوا، بازده مصرفی بالا، کربن خنثی، تجزیه

یش تأثیرات اقتصادی )پایداری، افزا -پذیری، تنوع سوختی(، جفسیلی، کاهش وابستگی به نفت وارداتی، قابلیت تجدید

 های روستایی، افزایش درآمد کشاورز، گسترش کشاورزی(  شغل

. [3،71]استریفیکاسیون فرایند( 2، 7استریفیکاسیون ترنس فرایند( 7شود:  طور کلی از دو روش تولید میبیودیزل به

و یک الکل با وزن مولکولی پایین، مثل متانول، برای تولید ترکیب  2ها گلیسیرول استریفیکاسیون بین تری واکنش ترنس

 رایندفافتد )متیل استر اسید چرب درواقع همان بیودیزل است(. در  ای که متیل استر اسید چرب نام دارد، اتفاق میپیچیده

شوند و سپس توسط یک الکل  های چرب آزاد هیدرولیز می ها به اسید گلیسرول استریفیکاسیون یا هیدرواستریفیکاسیون، تری

پذیری کمتر اتانول، توصیه دلیل واکنششوند تا بیودیزل و آب تولید شود. استفاده از الکل اتانول، به مثل متانول استری می

 .[77]شود نمی

تواند کاتالیست قلیایی همگن و ناهمگن،  می واکنش ترنس استریفیکاسیون به یک کاتالیست نیاز دارد که این کاتالیست

نین، این واکنش بدون کاتالیست و در شرایط کاتالیست اسیدی همگن و ناهمگن و همین طور کاتالیست آنزیمی باشد. همچ

های  طور کلی از روغن. بیودیزل به[72]شود گیرد که به این منظور از الکل در شرایط بحرانی استفاده می نیز انجام می 9بحرانی

. [79]های خوراکی و غیرخوراکی تقسیم کرد نوع کلی روغن توان به دوها را می شود. این روغنگیاهی و حیوانی تولید می

توانند گزینه مناسبی برای خوراک ارند، نمیهای خوراکی، به این دلیل که هم قیمت بالا و هم ارزش غذایی در جامعه د روغن

های غیرخوراکی در اغلب موارد برای تولید بیودیزل استفاده  شود که از روغنتولید بیودیزل باشند. این موضوع موجب می فرایند

شود، روغن می ها، که برای تولید بیودیزل استفاده های غیرخوراکی نیز انواع مختلفی دارند که یکی از این روغن شود. روغن

شوند. هنگامی که تشکیل می 5و اسیدهای چرب آزاد 6هاگلیسرولها از دو بخش کلی تریاست. این روغن 4وپزشده پختمصرف

طور است( از ها بیشتر از یک درصد وزنی باشد )که در این مطالعه نیز همین های چرب آزاد در این روغن درصد وزنی اسید

. سپس، در [74]شودهای چرب به متیل استر اسید چرب )بیودیزل( استفاده می ی تبدیل اسیدواکنش استریفیکاسیون برا

  استریفیکاسیون استفاده ها به بیودیزل نیز، از واکنش ترنس های موجود در این روغنگلیسرولرحله بعد، برای تبدیل تریم

 شود. می
 

 شدهمطالعات انجام 

 ها انجام شده است. ژانگ وفرایندسازی این های تولید بیودیزل مطالعات کمتری نسبت به شبیهفرایندسازی در زمینه بهینه

 ASPEN HYSYSافزار تولید بیودیزل با استفاده از نرم فرایندسازی چهار ، به بررسی و شبیه2119در سال  [،74رانش]همکا

، فرایندها، پس از بررسی هر چهار  شده و روغن تازه گیاهی بود. آنشده در این مطالعه روغن مصرف. خوراک استفادهاندپرداخته

 کاسترن ودلیل قیمت بالا، برای تولید بیودیزل اقتصادی نیستند. تازه گیاهی، بههای به این نتیجه رسیدند که روغن

استریفیکاسیون در شرایط شده تحت تأثیر واکنش ترنستولید بیودیزل با روغن مصرف فرایندیک ، 2115، در سال [9]همکاران

                                                 
1. Transestrification 

2. Triglycerol 

3. Supercritical 
4. Waste cooking oil 

5. Triglycerol 

6. Free fatty acid 
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در سال  [،76و همکاران]یون  سازی کردند.شبیه ،ASPEN PLUSافزار و با استفاده از نرم فرایندبحرانی، با هدف تخمین هزینه 

 ASPENافزار شده و کاتالیست آنزیمی را توسط نرممصرف تولید بیودیزل با خوراک روغن فرایندسازی ، ابتدا شبیه2179

PLUS افزاربا استفاده از نرم فرایندسازی انرژی مصرفی این انجام دادند و سپس به بهینه  ASPEN ENERGY ANALYZER 

شده را بیودیزل با استفاده از روغن مصرفجدید برای تولید  فرایند، ابتدا یک 2179، در سال [75]همکارانشارما و  پرداختند.

گذاری ثابت، مواد ارگانیک هدررفته و سازی سرمایهسازی کردند و سپس به بهینهشبیه ASPEN PLUSافزار با استفاده از نرم

سازی ، بهینه2174در سال  ،[71]و همکاران . پتلپرداختند MATLABافزار وسیله نرمتولید بیودیزل به فرایندسود حاصل از 

 فرایندته و سود حاصل از با کاتالیست قلیایی را بررسی کردند. در این کار، انرژی مصرفی، مقدار مواد ارگانیک هدررف فراینددو 

 MATLABافزار وسیله نرمسازی بهو بهینه ASPEN PLUSافزار ها در این مطالعه با استفاده از نرم سازیبهینه شدند. شبیه

آوری ای است که از سطح شهر و یا کشور مورد نظر جمع شدهگرفته روغن مصرفانجام گرفت. خوراک اکثر مطالعات صورت

. درصد اسیدهای چرب [71]ند7های چرب آزاد ها و اسید گلیسرولها متشکل از دو بخش کلی شامل تری وغنشده است. این ر

 5متغیر باشد. برای مثال، در یک مطالعه، روغن حاوی تواند  آوری روغن، میبه منبع جمع بستهشده، آزاد در روغن مصرف

، حال آنکه [21]درصد گزارش شده است 64و در کاری دیگر  [73]درصد 27ای دیگر  ، در مطالعه[74]های چرب درصد اسید

. در مرحله [27]تواند متغیر باشد  حاوی اجزایی است که درصد هریک از این اجزا نیز می خود اسیدهای چرب نیز

سازی استفاده شده است. به عبارت دیگر، نسبت  استریفیکاسیون در تمامی این مطالعات، از یکی از شرایط سینتیکی برای شبیه

ه است، حال آن که این واکنش در شرایط سینتیکی دیگری نیز درنظر گرفته شد 5مولی متانول به روغن در اکثر مطالعات 

 اند. به بررسی شرایط مختلف سینتیکی واکنش استریفیکاسیون پرداخته [22]و همکاراننانداگوپال گیرد.  انجام می

ها و سود حاصل از  از آنجایی که در مطالعات پیشین، تأثیر شرایط مختلف سینتیکی واکنش استریفیکاسیون بر هزینه

     طور، انتخاب متغیرهای  ت، در این مطالعه، این موضوع بررسی شده است. همینکمتر مورد توجه قرار گرفته اس فرایند

سازی همزمان هزینه تجهیزات و نیز انرژی مصرفی مد نظر قرار گونه ای بوده است که بهینهگیری در مطالعات پیشین بهتصمیم

هم بر هزینه انرژی مصرفی  ت تجهیزات وهایی که هم بر هزینه ساخگرفت. در این مطالعه، سعی شده است که متغیرنمی

های چرب آزاد  ها و اسید گلیسرول شده از دو بخش تریطور که اشاره شد، روغن مصرفگذارند بهینه شوند. همانتأثیر فرایند

، یک نوع از [29]های موجود در روغن تازه زیاد متفاوت نیست گلیسیرول تشکیل شده است. از آنجایی که خواص فیزیکی تری

گلیسیرول قرار گرفته است. جای تریبه 2الئین. در این مطالعه، تری[75]جای روغن استفاده شودتواند به گلیسرول میتری

     تشکیل  5و الئیک اسید 6الئیک اسید ، لین4، استریک اسید9های چرب آزاد نیز عمدتاً از اجزایی مانند پالمتیک اسید اسید

  .[27]اندنظر شدهسازی صرفدلیل ناچیزبودن در شبیه. اجزای دیگری نیز در این اسید ها موجود است که به[27]اندشده

 

   فرایندسازی  شبیه

 سرولیگلیتر یجابه نیلئایتر از و ASPEN PLUS V8.8افزار نرم شده ازاز روغن مصرف زلیودیب دیتول فرایند یساز هیشب یبرا

 دیاس کیپالمتلین الئیک اسید،  د،یاس کیالئ ن،یالئ یتر از شدهمشتق زلیودیب ASPEN PLUSافزار استفاده شده است. در نرم

 .است شده انتخاب، 71راتیاست لیمت و 3تاتیپالم لیمت ،1الئات نیل لیمت ،1الئات لیمت با برابر بیترتبه دیاس کیریاستو 

                                                 
1. Free Fatty Acid 
2. Triolein 

3. Palmitic acid 

4. Stearic acid 
5. Linoleic acid 

6. Oleic acid 

7. Methyl Oleate 
8. Methyl Linoleate 
9. Methyl Palmitate 

10. Methyl Stearate 
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دلیل حضور مایعات به ،شدهعادله حالت استفادهو م افزار موجود بودهدر بانک اطلاعاتی نرم فرایندخواص فیزیکی مواد حاضر در 

دلیل به ،هایی که استخراج مایع مایع وجود دارد انتخاب شده و در بخش 7NRTL ،در حالت کلی ،غیرقابل امتزاج و مواد قطبی

ی که برای شبیه سازی فرایند. طرح [24]استفاده شده است Redlich-Kwong ASPENاز معادله حالت  ،تربینی دقیقپیش

 [22]استریفیکاسیون از مراجع  و ترنس های استریفیکاسیون ه و همچنین سینتیک واکنشتخراج شداس [74] مرجع ود ازلازم ب

 استخراج شده است. [26]و 

کیلوگرم بر ساعت  2751تولید بیودیزل استفاده شده است که با دبی  فرایندعنوان خوراک ورودی به به شدهمصرفروغن 

 [74]از مرجع  فرایندقبیل شرایط عملیاتی و اندازه تجهیزات موجود در سازی ازشود. اطلاعات مربوط به شبیه می فرایندوارد 

       این روغن  ،، ابتدااستدرصد  5های چرب آزاد و ناخالصی در این خوراک  ده است. از آنجایی که درصد اسیداستخراج ش

       گیرد و در مرحله بعد تحت واکنش  های چرب آزاد و ناخالصی قرار میتحت واکنش استریفیکاسیون برای تصفیه اسید

تری گلیسرول )تری  درصد 34. خوراک ورودی شامل [21-25]شود گلیسرول به بیودیزل تبدیل می ریت استریفیکاسیون،ترنس

لین الئیک  درصد 96الئیک اسید،  درصد 44رب آزاد خود شامل . اسیدهای چ[74]استهای چرب آزاد اسید درصد 5الئین( و 

 . [27]استپالمیتیک اسید  درصد77استیریک اسید و  درصد71اسید، 

همراه متانول و اسید سولفوریک وارد راکتور شدن بهروغن پس از گرم ،در ابتدا ،شودمشاهده می 7طور که در شکل همان

E-RE در این کند عمل میدرجه سانتی گراد  51و دمای بار  4که همان راکتور استریفیکاسیون است و در فشار  ،شودمی .

پس از  ،جریان خروجی از راکتور استریفیکاسیون شوند. دیزل و آب تبدیل میهای چرب موجود در روغن به بیو اسید ،مرحله

رسد که در این مرحله آب، کاتالیست و متانول توسط  وشو با گلیسرول میو کاهش دما، به مرحله شست خروج از مبدل گرمایی

که به مرحله  استگلیسرول  رج تریشود. جریان بالادستی این ب خارج می EXT1شوند و از پایین برج  جداسازی می 2گلیسرول

این  شود تا متانول در فرستاده می T-1نیز به برج تقطیر  EXT1دستی برج شود. جریان پایین استریفیکاسیون فرستاده میترنس

ا سید بشود تا سولفوریک ا فرستاده می NUT1برگشت داده شود. جریان پایین برج به راکتور  فرایندبرج جدا شده و به ابتدای 

جداکننده به یک  S-13تشکیل شود که بعد از جداسازی کلسیم سولفات جریان  9سولفات کلسیم کلسیم اکسید واکنش داده و

      گردد. جریان مانده به فرایند بازشود تا متانول و آب موجود در گلیسرول خارج شده و گلیسرول باقیفرستاده می 4دوفازی

S-17ترنسشود. طرحواره مرحله  استریفیکاسیون منتقل میس از کاهش دما به مرحله ترنسگلیسرول است، پ ، که حاوی تری

وارد راکتور  6هیدروکسیدگلیسرول به همراه متانول و کاتالیست سدیم آمده است که در آن تری 2در شکل  استریفیکاسیون

گلیسرول  کند، تری عمل می گرادیسانت درجه 51 یدمابار و  4در این راکتور، که در فشار  شود. استریفیکاسیون می ترنس

جهت بازیابی  TR-REشود. جریان خروجی از راکتور  استریفیکاسیون به بیودیزل و گلیسرول تبدیل می توسط واکنش ترنس

دستی از برج، شود. جریان پایین شود. متانول پس از جداسازی از بالای برج خارج شده و بازیابی میمی T-2متانول وارد برج 

شود. دراین برج، گلیسرول و کاتالیست  وارد می EXT2س از خنک شدن، جهت شست و شوی بیودیزل از گلیسرول به برج پ

شود.  شود و از پایین برج خارج می کیلوگرم بر ساعت استخراج می 6/23سدیم هیدروکسید در جریان ورودی توسط آب با دبی 

شود.  می جداکننده دوفازیبردن میزان خلوص بیودیزل و جداسازی آن وارد جریان بالادستی، که حاوی بیودیزل است، برای بالا

نیز  جداکننده دوفازیشود و جریان بالای  خارج می جداکننده دوفازیدرصد از پایین  6/33بیودیزل با درصد خلوص جرمی 

      و آب و کاتالیست است، که حاوی گلیسرول  S-26جریان  نشده است.حاوی مقدار ناچیزی از آب، متانول و روغن تبدیل

 5شود تا در این راکتور سدیم هیدروکسید با هیدروژن فسفات فرستاده میNUT-RE منظور جداسازی کاتالیست، به راکتور به

                                                 
1. Non-Random Two Liquid 
2. Glycerol 

3.       
4. Flash Drum 

5.      

6.       
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جامد و آب تولید شود. جریان خروجی از راکتور سپس به یک واحد جداسازی جامد از مایع برای  7واکنش داده و سدیم فسفات

 T-4برای جداسازی گلیسرول از آب و متانول، وارد برج  ،شده از جامدشود. جریان عاری م فسفات منتقل میجداسازی سدی

 بر لوگرمیگ 2756 از ،فرایند نیا در. درصد است 36گلیسرول با درصد خلوص جرمی بالای  شود که محصول پایین این برج می

 دیتول سرولیگل ساعت بر لوگرمیک 213 و زلیودیب ساعت بر لوگرمیگ 2711 فرایند، خوراک عنوانبه شدهاستفاده روغن ساعت

 شده است. آورده 7 جدول در سازیاز نتایج شبیه ایخلاصه. تقریبا تمام روغن در واکنش با متانول به محصولات تبدیل شد و شد

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 

Figure 1- Schematic of esterification process 

 مرحله استریفیکاسیون وارهطرح -1 شکل
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 

  

Figure 2- Schematic of transesterification process 

 مرحله ترنس استریفیکاسیون وارهطرح -2شکل 

                                                 
1.        
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  سازیبهینه

 )بیودیزل و فراینددرآمد فروش تولیدات  صورت اختلاف بینتولید بیودیزل، که به فرایندمنظور رسیدن به بالاترین سود در به

که جزئیات آن در ادامه  شده استسازی تعریف شود، یک مسئله بهینهتعریف می 7های جاری تولید گلیسرول( و کل هزینه

آمده است و  2صورت خلاصه در جدول شده در این مطالعه بهسازی تعریفگیری در مسئله بهینه. متغیرهای تصمیمآمده است

ها ‌و حجم دو راکتور بر سینتیک واکنش. افزایش و یا کاهش دما پرداخته شده استها نیز معرفی و دلیل انتخاب آن به ادامهدر 

 اند. شدهی انتخاب گیرعنوان متغیر تصمیمبه و ندااز پارامترهای موثر در تبدیل مواد اولیه به بیودیزل ،همین دلیلبه ،ندگذارتاثیر
 

 سازیهای اصلی حاصل از شبیهمشخصات جریان -1جدول 

Table 1- Specifications of the main streams of the simulation 

 

 ،(T-1،T-2،T-3) سه برج تقطیرو همچنین محل سینی خوراک هر 2تعداد سینی، نسبت بازگشتی، فشار عملیاتی کندانسور

، انتخاب ستها تابع این پارامترهاو همچنین هزینه ساخت خود برج 9به این دلیل که هزینه انرژی مصرفی کندانسور و ریبویلر

در  ،اند و همچنینبیودیزل از پارامترهای مهم در جداسازی بیودیزل ه دوفازیجداکننداند. از آن جهت که دما و فشار شده

که هزینه گلیسرول اند. به دلیل اینگیری انتخاب شدهعنوان متغیر تصمیمتاثیرگذارند، به جداکننده دوفازیشده هزینه تمام

 ،های این برج نیزو جداسازی بهتر تعداد سینیشو وبرای شست ،شوی اول زیاد استوعنوان حلال در برج شستشده بهاستفاده

 336/1 یمساو ای بزرگتر بیترتبه ،سرولیو گل زلیدویبمحصول  یخلوص جرم گیری انتخاب شده است.عنوان متغیر تصمیمبه

 261 بیترترا به سرولیو گل زلیودیب یحرارت هیتجز یدما [23]مورائیس (.2 )جدول اندانتخاب شده ، به عنوان قید36/1 و

جداکننده  و 761℃ ریز یدر دما دیدوم و سوم با ،اول یها برج ،لیدل نهمیبه. است کرده گزارش گراددرجه سانتی 761و

 کارلأ تحت خبیودیزل  جداکننده دوفازیو دوم و سوم  های  برج ،لیدل نهمیبه .کند عمل 261℃ رزی بیودیزل دوفازی

خارج  برج نییمتانول از پااز  یمقدارو کرد  یابیتمام متانول را باز توانینم ،نیزدما در برج دوم  تیمحدود لیدل. بهکنند یم

لحاظ شده  دیقعنوان به زینبرج  نییپا انی، مقدار متانول در جرکنترل میزان هدررفت متانول در این جریان یبرا ،شود. امایم

 ورود از دیبا اول راکتور در واکنش کندشدن از یریجلوگ یبراایر قیود عملیاتی نیز به این صورت است که س (.2 )جدولاست 

                                                 
1. Total manufacturing cost 

2. Condenser 

3. Reboiler 

GL FAME S-21 S-18 S-17 S-5 S-3 S-2 Stream 

114 134.88 139 20 62 45 61 32 Temperature(°c) 

20 13 15 400 400 400 400 400 Pressure (kPa) 

2.91 7.5 10.47 17.70 2.81 12.16 9.39 2.76 Molar flow (mol/hr) 

222.4 2187 2425 572 2176 2481 314.84 2167 Mass flow (kg/hr) 

Mass fraction 

0 0.0005 0.0004 0 0.93 0.82 0 0.94 Triolein 

0 0.0001 0.00008 0 0 0 0 0 Diolein 

0 0.002 0.001 0 0 0 0 0 Monoolein 

0 0.0001 0.0001 0 0.0001 0.0001 0 0.026 Oleic acid 

0 0.0001 0.0001 0 0.0001 0.0001 0 0.021 Linoleic acid 

0 0 0 0 0 0 0 0.006 Stearic acid 

0 0 0 0 0 0 0 0.0066 Palmitic acid 

0 0.96 0.86 0 0.027 0.024 0 0 Methyl Oleate 

0 0.019 0.021 0 0.021 0.019 0 0 Methyl linoleate 

0 0.006 0.005 0 0.006 0.005 0 0 Methyl stearate 

0 0.006 0.006 0 0.006 0.006 0 0 Methyl palmitate 

0 .0004 0.003 0.96 0.0004 0.111 0.92 0 methanol 

0.05 0.0008 0 0 0 0.003 0.003 0 water 

0.95 0.0001 0.087 0 0 0.0038 0.067 0 glycerol 

0 0 0 0 0 0.0038 0.067 0 Sulfuric acid 

0 0 0.008 0.037 0 0 0 0 NAOH 
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 شده انتخاب یوزن درصد 6/1 از کمتر اول راکتور به یبازگشت آب یوزن درصد ،لیدل نیهمبه. [91]شود یریجلوگ آن در آب

 خلوص لیلد نیهم به ،[74]است حساس چرب یها دیاس به اریبس ونیکاسیفیاستر ترنس واکنش که آنجا از ،نیهمچن. است

 واکنش شدنیصابون از یریجلوگ یبرا. باشد یوزن درصد 76/1 از کمتر دیبا اول راکتور از یخروج آزاد چربی هادیاس یجرم

 یبالا انیجر در آب یوزن درصد ،لیلد نیهمبه. [74]شود یریجلوگ آن به آب ورود از امکان حد تا دیبا ونیکاسیفیاستر ترنس

 ،طور خلاصهبه ،شدهگیری و قیدهای انتخابهای تصمیممتغیر .است شده انتخاب 117/1 از کمتر سرولیگل با وشوشست برج

 اند.گزارش شده ،2در جدول 
 

 لهئمس یدهایو ق یریگمیتصم یرهایخلاصه متغ -2 جدول

Table 2- Summary of decision variables and constraints 

 

        دستبه( 2) و( 7) یها فرمول از بیترتبه 2(TCI) کل یگذارهیسرما نهیهز و7 (FCI) ثابت یگذارهیسرما نهیهز

 [97]های موجود در مرجع  ها و دستورالعمل که از داده استمربوط به هزینه خرید هریک از تجهیزات     پارامتر .[97]اندآمده

دار متر از آکنه استفاده شده است و در غیر این صورت برج، سینی 3/1های تقطیر با قطر کمتر از  برای برج .است دست آمدهبه

 یبرا یابیاز برون ،بود [97]مرجع  در شدهآورده محدوده از کمتر زاتیتجه از کیهر وزن ای و اندازه اگر. [72]خواهد بود

    ،    یهاپارامتر دست آمده است.به [92] مرجع در از دستورالعمل موجود زیها ن استفاده شده است. طول برج نهیهز نیتخم

   و
که شاخص هزینه در هرسال  است زاتیاز تجه کیهر دیخر نهیهز و نهیهز شاخص بیترتبه( 2( و )7) یها معادله در 

 9گذاری کل شامل هزینه روزانه عملیات نگهداریاست. هزینه سرمایه استخراج شده [97]مرجع  مقدار خاص خود را دارد و از

های العملآوردن هزینه تولید نیز از دستوردستبرای به گذاری ثابت اینچنین نیست.، درحالی که هزینه سرمایهشود نیز می

دست آمده است. به [97]مرجع  هزینه مربوط به دستمزد کارکنان نیز از. استفاده شده است [94]و  [99]در مراجع موجود 

 دست آمده است. نیز از تفاضل درآمد حاصل از فروش محصولات بیودیزل و گلیسرول و کل هزینه تولید به فرایندسود حاصل از 

1.05 5.04
n

i
FCI Pi

i b

I
C C

I
    (7) 

                                                 
1. Fixed Capital Investment 

2. Total Capital Investment 
3. Working capital 

Goal Decision variables 

Maximum 
profit 

50 ℃ ≤ the first Reactor temperature ≤ 65 ℃ 

45 ℃ ≤ the second Reactor temperature ≤75 ℃ 

4.64   ≤ the first Reactor volume ≤14    

3   ≤ the first Reactor volume ≤9    
3≤ number of stages in the first tower ≤13 

3≤ number of stages in the second tower ≤13 
3≤ number of stages in the third tower ≤13 

2≤ feed stage of the first tower ≤12 
2≤ feed stage of the second tower ≤12 

2≤ feed stage of the third tower ≤12 

6 ≤ number of stages in glycerol washing tower ≤ 20 

130℃ ≤ biodiesel separation flash drum temperature ≤ 240 ℃ 

0.1 ≤ reflux ratio of the first tower ≤ 5 

0.1 ≤ reflux ratio of the second tower ≤ 3 

0.1 ≤ reflux ratio of the third tower ≤ 3 
13.6 kPa ≤ condenser pressure of the first tower ≤ 100 kPa 

10 kPa ≤ condenser pressure of the second tower ≤ 27 kPa 

10 kPa ≤ condenser pressure of the third tower ≤ 30 kPa 
10 kPa ≤ biodiesel separation flash drum pressure ≤ 100 kPa 

Constraints 

the first, second and third tower temperature ≤ 150 ℃ 

biodiesel separation flash drum temperature ≤ 250 ℃ 

biodiesel mass purity ≥ 0.995 

glycerol mass purity ≥ 0.95 

methanol flow at the bottom of the second tower ≤ 0.335    
  ⁄  

mass purity of recovered methanol from the first tower ≤ .005 
 mass purity of the free fatty acid from the first reactor ≤ .001  

 mass purity of methanol from the top of the glycerol washing tower ≤0.002 

mass purity of water from the top of the glycerol washing tower ≤0.0001 
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1.05 5.93
n

i
TCI Pi

i b

I
C C

I
    (2) 

 

 نتایج تحلیل و بررسی

 جینتا یارسنجباعت

           و شده سهیمقا [74] ژانگ توسط موجود یسازهیشب با حاضر مطالعهدر  شدهانجام یسازهیشب یدیکل و مهم یهاانیجر

           فرایند که جهت آن از. استشده  یبررس [74] ژانگ مطالعه با سهیمقا با مطالعه نیا در آمدهدستبه نهیهز تابعصحت  سپس

 با ،مطالعه نیا یسازهیشب به مربوط جینتا ،است ژانگ مطالعه درشده یسازهیشب فرایند همان مطالعه نیا در شدهیسازهیشب

 ،یاعتبارسنج یبرا که ستا لازماین نکته  ذکر. شده است سهیمقا ،است شده انجام [74]ژانگتوسط  که یفرایند یسازهیشب

و با  مطالعه نیا ادامه در که یفرایند در . سپس،شده است یسازهیشب ،قسمت نیا در ،ذکرشده مرجع در موجود فرایند ،قایدق

 از یکی ه است.شد اعمال ژانگ  مطالعه در موجود فرایند به نسبت رییتغ دو شده است یسازهیشبسازی فرایند، هدف بهینه

 یسازخالص یبرا ریتقط برج یجابه جداکننده دوفازی برج از استفاده یگرید و فرایند به یورود روغن یدب در اترییتغ

 شده استفاده ساعت بر گرمولیک 7161 یدب با و آزاد چرب یدهایاسدرصد  5 یحاو خوراک از منظور نیا به. است زلیودیب

 مهم یها‌انیجر جینتا بیترتبه 4 و 9 جداول. است آمده 4 و 9 یهاشکل در قسمت نیا در استفاده مورد رایندف طرحواره .است

را  استدر کار حاضر  یسازهیشب حاصل که مهم یها‌انیجر همان جینتا از یگزارش و ذکرشده مرجع در شدهیسازهیشب فرایند

دست آمده است. این خطای شود که نتایج با مقدار کمی خطا بهگیری میجهنتی ،با مقایسه نتایج این دو جدول .دهندیم ارائه

            درستی انتخاب شده است. سازی بهشده و سایر پارامترهای موثر بر دقت شبیهدهد که معادلات حالت استفاده کم نشان می

            ر بخش قبل در مورد چگونگید ای که مدل و یا تابع هزینهباید از صحت  ،سازیمنظور رسیدن به نتایج درست در بهینهبه

سازی شد برای این قسمت ی که در بخش قبلی شبیهفرایند ،. به این منظوراطمینان حاصل شودآوردن آن صحبت شد دستبه

گزارش  [94]و همکارانش ژانگمذکور توسط  فرایندسازی های موثر در بهینه . نتایج مربوط به هزینهنیز مورد مطالعه قرار گرفت

گزارش  مورد نظر فراینددر مرجع مذکور برای  ژانگتوسط  که ،سازیهای موثر بر بهینههزینه ،این بخش نیز شده است. در

به مقایسه و بررسی این  ،6ها در جدول  بعد از تخمین هزینه شوند.می برآوردحاضر  مطالعهای توسط مدل هزینه ،شده است

 .شده است نتایج پرداخته
 

 
Figure 3- Schematic of esesterification process by Y.Zhang[14]  

 [11]ژانگطرحواره مرحله استریفیکاسیون فرایند توسط  -3شکل 
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 [11]ژانگ توسط شدهیسازهیشب فرایندای اصلی هجریان جیاتن -3جدول 
Table 3- Specifications of the main streams of the simulation by Y.Zhang[14]  

 

 

 
Figure 4- Schematic of transesterification process by Y.Zhang[14] 

  [11]ژانگتوسط اره مرحله ترنس استریفیکیشن وطرح -1شکل 
 

 مطالعه نیشده در ایسازهیشب فرایندهای اصلی جریان جیتان -1جدول 

Table 4- Specifications of the main streams of the simulation in this study 

 

      ها ، هزینه هریک از مواد موجود در فرایند حاضر آورده شده است. ذکر این نکته لازم است که تمام قیمت5در جدول 

        تولید در این جدول گزارش  آوردن هزینهدستای از روند بهطور خلاصه اند و همیناستخراج شده [75]و  [92]از مراجع 

 شده است.

GL FAME S-18 S-16 S-15 S-4 S-3 S-2 Stream 

112 193.7 122 26 62 70 28 60 Temperature(°c) 

50 10 30 400 400 400 400 400 Pressure (kPa) 

1.52 3.384 4.95 7.13 1.32 7.94 6.60 1.34 Molar flow (mol/hr) 

113.29 999.880 1161.40 238.30 1042 1268 218 1050 Mass flow (kg/hr) 

Mass fraction 

0 0 0.042 0 0.937 0.778 0 0.94 Triolein 

0 0 0 0 0 0 0 0.06 Oleic acid 

0 0.997 0.860 0 0.063 0.052 0 0 Methyl Oleate 

0 0 0.005 0.956 0 0.158 0.954 0 methanol 

0.15 0.003 0 0 0 0.003 0.001 0 water 

0.85 0 0.083 0 0 0 0 0 glycerol 

0 0 0 0 0 0.008 0.045 0 Sulfuric acid 

0 0 0.009 0.044 0 0 0 0 NAOH 

Calculated error 

Calculated results in this study  

(           ) 
Updated to 2013 

Calculated results in [14] 

(           ) 
Updated to 2013 

parameter 

11.17% 

34% 

33% 

9.85 

2.17 

2.55 

11.167 

3.35 

3.85 

Total manufacturing cost 

Total capital investment 

fixed capital investment 

Calculated error 

Calculated results in this study  

(           ) 
Updated to 2013 

Calculated results in [16] 

(           ) 
Parameter 

3% 

17.48% 

16.239 

2.36 

15.804 

2.86 

Total manufacturing cost 

fixed capital investment 
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 شده در دو مطالعهمقایسه بین هزینه های محاسبه -5جدول 

Table 5- Comparison between calculated costs in the two studies 

 

 [99]ه هزینه تولید و قیمت مواد اولیه خلاصه ای از روند محاسب 6جدول 
 Table 6- A summary of the calculation of the total manufacturing cost and the price of the raw materials 

 

بودند، در  2112شده در مرجع ذکرشده مربوط به سال های محاسبه ذکر این نکته در این قسمت لازم است که هزینه

رای مقایسه درست، با اند. به همین جهت، ب حساب شده 2179شده در این کار برای سال های محاسبه صورتی که هزینه

          روز شده است. به 2179، نتایج موجود در مرجع مذکور به سال 2112و سال  2179استفاده از شاخص اقتصادی سال 

شده پیداست، هزینه کل تولیدی که در این مطالعه محاسبه شده است تقریبا به مقدار های محاسبه طور که از خطاهمان

گذاری ثابت و هزینه شده برای هزینه سرمایهنزدیک است. اما مقدار محاسبه [94]و همکارانش ژانگشده توسط محاسبه

داشت. این  [94]ژانگشده توسط شده در مطالعه حاضر فاصله بیشتری نسبت به مقدار محاسبهگذاری کل محاسبهسرمایه

گذاری در دو مطالعه متفاوت ه هزینه سرمایهتوان از دو دیدگاه بررسی کرد. اولین دیدگاه این است که روش محاسب تفاوت را می

           دست آوردن هزینه برای به [94]ژانگاست، درحالی که روش محاسبه هزینه تولید در هر دو مطالعه یکی بوده است. 

GL FAME S-18 S-16 S-15 S-4 S-3 S-2 Stream 

92 193.7 113 27 60 70 28 60 Temperature(°c) 

50 10 20 400 400 400 400 400 Pressure (kPa) 

2.08 3.54 5.24 7.33 1.23 8.89 7.65 1.23 Molar flow (mol/hr) 

124.6 1048 1181.5 237 1051 1302 252 1050 Mass flow (kg/hr) 

Mass fraction 

0 0.002 0.002 0 0.979 0.790 0 0.94 Triolein 

0 0 0 0 0 0 0 0.06 Oleic acid 

0 0.997 0.888 0 0.021 0.017 0 0 Methyl Oleate 

0.003 0 0.008 0.957 0 0.183 0.959 0 methanol 

0.012 0.001 0 0 0 0.001 0.003 0 water 

0.85 0 0.089 0 0 0 0 0 glycerol 

0 0 0 0 0 0.007 0.039 0 Sulfuric acid 

0 0 0.008 0.043 0 0 0 0 NAOH 

Total manufacturing cost =  

Direct manufacturing cost + Indirect manufacturing cost+ General expenses 

Direct manufacturing cost 

 Oil feedstock 

 Methanol 

 Catalyst and solvent 

 Operating labor 

 Supervisory and clerical labor, 15% of operating labor 

 Low Pressure steam 

 high Pressure steam 

 Cooling water 

 Maintenance and repairs, 6% of fixed capital investment 

 Operating supplies, 15% of maintenance and repairs 

 Laboratory charges, 15% of operating labors 

 Patents and royalties, 3% of total manufacturing cost 

Indirect manufacturing cost 

 Overhead, packaging and storage, 60% of the sum 
of operating labor, supervision and maintenance 

 Local taxes, 1.5% of fixed capital investment 

 Insurance, 0.5% of fixed capital investment 

 Depreciation cost 

  

General expenses 

 Administrative costs, 25% of overhead 

 Distribution and selling cost, 10% of total 
manufacturing cost 

 Research and development, 5% of total 
manufacturing cost 

Raw material                  price (   ⁄ ) 

Waste cooking oil                   0.37 

Methanol                          0.27 
Glycerol 99%wt                     1.06 

Glycerol 95%wt                     1.14 

NAOH 37%wt                      0.72 
Biodiesel 99%wt                    1.416 

                                 0.064 

Water                           0.01 (    ) 

Steam in 4.5 bar and 210°C          9.87 (      ⁄ ) 

Steam in 27 bar and 500°C          14.39 (      ⁄ ) 
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 [97]استفاده کرده است، در حالی که در این مطالعه از روش موجود در مرجع  [96]گذاری از روش موجود در مرجع سرمایه

سازی این برای شبیه ASPEN HYSYS V2.1.3افزار از نرم [74]ژانگتواند این باشد که  استفاده شده است. دیدگاه دوم می

سازی استفاده شده شبیه برای ASPEN PLUS V8.8افزار فرایند استفاده کرده است، در صورتی که در مطالعه حاضر از نرم

افزار مطالعه گردد در صورتی که نرم برمی 2117به سال  [74]ژانگشده در مطالعه افزار استفادهاست. از آنجا که نسخه نرم

)مانند ضرایب باینری مواد(،  ASPENافزاری روزرسانی هرساله مجموعه نرمو به دلیل به عرضه شده است 2174حاضر در سال 

هایی شده در مطالعه حاضر تفاوتبا شرایط محاسبه [94]ژانگشده توسط این امکان وجود دارد که شرایط عملیاتی محاسبه

  کل در دو مطالعه شود.گذاری تواند موجب تفاوت در محاسبه سرمایه ها میداشته باشد که این تفاوت

مقایسه شده  [75]شارماآمده توسط دستهای به آمده در مطالعه حاضر با هزینهدستهای به برای بررسی بیشتر، هزینه

رای با فرایند مطالعه حاضر متفاوت است و این فرایند ب شارماشده توسط است. ذکر این نکته لازم است که فرایند استفاده

شده به بیودیزل طراحی شده است. اما، برای اطمینان از درستی مدل هزینه مطالعه کیلوگرم روغن مصرف 2611تبدیل 

این بررسی انجام شده است. با  ،[75]شارماشده توسط حاضر و با هدف یک مقایسه تقریبی از نتایج این مطالعه و نتایج ارائه

ارائه داده است از تجهیزات بیشتری نسبت به فرایند مورد بررسی برخوردار است،  [75]شارمارایندی که توجه به اینکه ف

این  6د که هزینه سرمایه گذاری ثابت این مطالعه از مطالعه حاضر کمی بیشتر باشد که با توجه به جدول شو بینی میپیش

شده به بیودیزل کیلوگرم بر ساعت روغن مصرف 2611برای تبدیل  [75]شارمایند بینی درست است. از آنجا که فراپیش

شده )فرایند شرح داده شده در کیلوگرم بر ساعت روغن مصرف 2751طراحی شده است اما فرایند این مطالعه برای تبدیل 

نسبت به مطالعه ما و همین طور  شارماواد اولیه در مطالعه دلیل استفاده بیشتر از مکار رفته است، بهسازی( بهبخش شبیه

از هزینه  شارماشود که هزینه کل تولید فرایند  بینی میشده در دو فرایند، پیشگذاری ثابت محاسبهتفاوت در هزینه سرمایه

بیشتر در مطالعه  درست نیست. با بررسی 6بینی با توجه به جدول کل تولید فرایند حاضر بیشتر باشد، اما این پیش

شده برای محاسبه کل هزینه تولید نسبت به روش مورد استفاده در این مطالعه شود که روش استفادهمشاهده می [75]شارما

باشد. اما  [75]شارماشده در این کار با مطالعه تواند دلیل تفاوت هزینه تولید محاسبه کمی متفاوت است. این تفاوت خود می

دست آمده توسط مطالعه حاضر نزدیک است. از بسیار به هزینه تولید به [75]شارماآمده در مطالعه دستهای تولید به هزینه

ت آمده دسگیری می شود که مدل هزینه بهشده برای مدل هزینه که در دو بخش انجام گرفت، نتیجهاعتبارسنجی انجام

 تواند مدل هزینه درستی برای این فرایند باشد. می
 

 سازیاز بهینه حاصلنتایج 

انجام شده است. برای برقراری  MATLABو  ASPEN PLUSهای  افزارترتیب توسط نرمسازی فرایند بهسازی و بهینهشبیه

 (.6ارتباطی استفاده شده است )شکل عنوان پل به EXCEL Microsoftافزار افزار، از نرمارتباط بین این دو نرم

ای از این خلاصه 1ی پیشنهاد دادند. جدول کینتیس مدل هفت [22]در مرحله استریفیکاسیون، نانداگوپال و همکارانش

سازی انتخاب برای بهینه دلایلی که در ادامه آمده است،کند. در این مطالعه، سه مدل از این هفت مدل، به ها را ارائه می مدل

بود، مدلی انتخاب شده است که درصد وزنی  3بت روغن به متانول برابر با ها نسکه در آن  شده است. از بین چهار مدلی

مشخص است، این انتخاب به این دلیل بود که بهترین مدل از نظر سرعت  1طور که از جدول بود. همان 7کاتالیست در روغن 

درصد وزنی روغن بود.  7کاتالیست  ، در میان این چهار مدل، مدلی بود که1موجود در جدول   واکنش، با توجه به ثوابت سرعت

       درنظر گرفته شده بود. این مدل،  9دو مدل دیگری که انتخاب شده است ابتدا مدلی بود که نسبت مولی متانول به روغن 

طور سرعت قابل قبولی نیز داشت، انتخاب شد. ها برخوردار بود و همیندلیل اینکه از مصرف متانول کمتر نسبت به دیگر مدلبه

دلیل سرعت بیشتر نسبت به مدل با نسبت مولی بود که این مدل نیز، به 5خاب آخر، مدل با نسبت مولی متانول به روغن انت

و مقدار کمتر متانول مصرفی نسبت به انتخاب اول ما، انتخاب شد. مدلی که نسبت مولی متانول به روغن در  9متانول به روغن 
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متری نسبت به اولین مدل انتخابی ما داشت، در حالی که متانول بیشتری هم مصرف آن دوازده بود، به این دلیل که سرعت ک

که  [95]دهد های چرب آزاد به متیل استر اسید چرب را نشان می ( واکنش کلی تبدیل اسید9کرد، اقتصادی نبود. معادله ) می

نیز     عدد متغیر است. 71تا  77چرب بین یک زنجیره خطی از کربن است که تعداد کربن آن با توجه به نوع اسید    در آن

 متیل است. 


1

2

K

1 2 1 2 2K
R -COOH+R -OH R -COO-R +H O                                                                                       (9)  

 

 
Figure 5- Schematic of optimization procedure 

 سازیروند بهینهطرحواره  -5 شکل
 

 شرایط سینتیکی مختلف استفاده شده برای واکنش استریفیکاسیون -7جدول 
Table 7- Different reaction kinetics used in eserification reaction 

 

 

 

 

 
 

 در. است شده گزارش 1 جدول در قبل، بخش در شدهانتخاب یها‌حالت از کی هر یبرا ،نهیبه یریگمیتصم یها ریمتغ

 شدننهیبه از بعد حالات از کیهر یبرا شدهمحاسبه سود و یسازنهیبه در موثر یها نهیهز مامت است شده یسع زین 3 جدول

 که یحالت یعنی ،1 جدول پنجم حالت ،است مشخص زین 3 جدول از که طورهمان ،یاقتصاد ازنظر حالت نیبهتر. شود ارائه

 ششم و دوم یها مورد در .شد حاصل ،است 9 با برابر روغن به متانول یمول نسبت و روغن یوزندرصد  7 برابر ستیکاتال مقدار

 به توجه با. داشتند ازین یشتریب یها نهیهز به ها فرایند نیا اما ،شد حاصل زلیودیب لیتبد در شیافزا نکهیا وجود با ،1 جدول

 خود مقدار نیشتریب ،دبو 9 روغن به متانول یمول نسبت که یحالت یبرا ،ونیکاسیفیاستر راکتور نهیهز شودیم دهید ،3 جدول

 است، 3 و 5 روغن به متانول یمول نسبت که ییها فرایند در ،اشدهیاح متانول مقدار که است لیدل نیا به موضوع نیا. داشت را

    درجه 51 یعنی ،راکتور یدما کینزد راکتور به یبازگشت متانول نیا یدما که آنجا از و بود شتریب گرید فرایند به نسبت

  (g/mg.min)   (       Molar ratio (methanol/oil) Catalyst amount (wt.%) row 

0.000364 0.0232 9 0.5 1 

0.000397 0.0254 9 1 2 

0.000381 0.0233 9 1.5 3 

0.000382 0.0244 9 2 4 

0.000339 0.0216 3 1 5 

0.000364 0.0233 6 1 6 

0.000373 0.0238 12 1 7 
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 راکتور ازین مورد حجم نکهیا به توجه با ،موضوع نیا. بود ازین راکتور داخل مواد شیگرما یبرا یکمتری انرژ بود، به دگرایسانت

 که یحالت یبرا ،ونیکاسیفیاستر ترنس راکتور ازین مورد حجم. رسدیم نظربه یمنطق ،است کسانی فرایند سه هر یبرا

 نیا نهیهز کمترشدن موجب امر نیا که شد حاصل مقدار نیکمتر داشت، دوجو ونیکاسیفیاستر مرحله در متانول نیشتریب

 مرحله متانول که یفرایند در که بود نیا هم کاهش نیا لیدل. شد ونیکاسیفیمرحله استر در شتریب متانول با فرایند در راکتور

 خلوص دیق که نیا یبرا لیدل نیهم به. شدیم دیتول یقبل یهاحجم همان با یشتریب زلیودیب بود شتریب ونیکاسیفیاستر

 ترنس مرحله در زلیودیب شتریب دیتول یبرا شتریب حجم به گرید ارضا شود، شد،یم 336/1 از شتریب دیبا که ،زلیودیب یجرم

 یبرا کمتر یدما لیدلبه ،داشت وجود متانول نیشتریب که یفرایند در زلیودیب جداکننده دوفازی. نبود ازین ونیکاسیفیاستر

بیشترین هزینه  بود، 3 روغن به متانول یمول نسبت که یفرایند در ،متانول یایاح اول برج. داشت را نهیهز نیکمتر ،یازجداس

 اما ،داشت ازین یکمتر مراحل به یجداسازبرای  ،آب به نسبت متانول بودن ادیل زیدلبه ،برج نیا نکهیا وجود با. شد متحملرا 

 شترشدنیب لیدل موضوع نیا که بود ازین آن یبرا یشتریب قطر برج، نیا در گرید فرایند دو هب نسبت متانول شتربودنیب لیدلبه

 نهیهز نیا و شده است محاسبه است رفته هدر ای وشده  مصرف فرایند در که یمتانول نهیهزحاضر،  مطالعه در. شد نهیهز

 یایاح اول برجدر  که ییآنجا از موجود بود، تانولم مقدار نیشتریب که یفرایند در. بنابراین، ستین اشدهیاح متانول شامل

شد، مقدار کمتری از متانول در این فرایند  تر از آب جدا میراحت و بود ادیز برج در موجود آب به متانول مقدار نسبت متانول

طور که از ل شد. همانحاص فرایندهمین دلیل کمترین هزینه متانول مصرفی برای این بهرود. نسبت به دو فرایند دیگر هدر می

با  فرایندگذاری کل برای ثابت و هزینه سرمایه گذاریکمترین هزینه سرمایه ،مشخص است 3های موجود در جدول  هزینه

با  فراینددر  بود. این افزایش در هزینه تولید فراینداما بیشترین هزینه تولید نیز برای همین  ،شد حاصلبیشترین متانول 

گرمایش و سرمایش  متانول به بخار و آب بیشتری برای ییلر و کندانسور برج اول احیاودلیل این بود که ریبمتانول بیشتر به 

اصل شد و ح ،بود 9ی که نسبت متانول به روغن در آن فرایندکمترین هزینه تولید برای  ،مواد موجود در برج نیاز داشتند. اما

 فرایندآید، این  دست میبه از فروش بیودیزل و گلیسرول از کل هزینه تولیدها از تفریق درآمد حاصل  فراینداز آنجا که سود 

 39/72 آن از حاصل سود و سال بر دلار ونیلیم 24/75 دیتول نهیهز ،حالت نیا در ترین حالت از نظر سوددهی انتخاب شد.به

  .دست آمدبه سال بر دلار ونیلیم
 

 یریگمیتصم یهاریمتغ نهیبه جینتا -8 جدول

Table 8- Optimal values of the decision variables 

 

 

# Row from table 7  

6 5 2 Decision variables 

4.64 

52.82 

4.82 
74.99 

9 

3 
3 

0.27 

0.1 
0.1 

5 

2 
2 

84 

10 
10 

145.93 

5 
6 

4.64 

51.69 

5.11 
74.99 

9 

3 
3 

0.5 

0.1 
0.1 

5 

2 
2 

100 

10 
10 

152.27 

5 
6 

4.64 

50 

4.64 
75 

8 

3 
3 

0.25 

0.1 
0.1 

4 

2 
2 

100 

10 
10 

143.41 

6 
6 

Esterification reactor volume (  )             
Esterification reactor temperature (°c)         

transesterification reactor volume (  )        
Esterification reactor temperature (°c)         

Number of stages of column1                    

Number of stages of column2                    
Number of stages of column3                    

Reflux ratio of column 1                        

Reflux ratio of column 2                        
Reflux ratio of column 3         

Feed stage of column1                          

Feed stage of column1                         
Feed stage of column1                         

Condenser pressure of column 1 (kPa)         

Condenser pressure of column 2 (kPa)         
Condenser pressure of column 3 (kPa)         

Biodiesel flash drum temp (°c)                
Biodiesel flash drum pressure (kPa)            

Number of stages in the glycerol washing tower  
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 فرایندها از کیهر یبرا شدهمحاسبه یهانهیهز -9 جدول

Table 9- Calculated costs for each process 

 

وزنی اسیدهای چرب حاصل شد. چه بسا اگر درصد درصد  5است که این نتیجه برای روغن حاوی  این نکته لازم ذکر

 بهینه مورد پنجم های دوم و ششم، مورد دلیل تولید بیشتر بیودیزل در مورد، بهاسیدهای چرب موجود در روغن بیشتر شود

سه مورد بود. در  این مقایسه برای ایانگیزه 1 جدول در موجود موارد از هریک سینتیکی طشرای در تفاوت. نباشد فرایند برای

 . شده است  آمده برای حالت بهینه با جزئیات بیشتر پرداختهدستبه بررسی نتایج به ،ادامه

-جم بهینه نیز بهو ح C16°و  C67°ترتیب بهینه برای راکتور اول و دوم به دمای ،مشخص است 1طور که در جدول همان

میزان  به بررسی این نتایج پرداخته شده است. ب-5 و الف-5آمده است. در نمودار شکل  دستهب 15/6  و 54/4  ترتیب 

از آن  ،یابد. اما ، در راکتور استریفیکاسیون، با افزایش دما و حجم راکتور افزایش میبه بیودیزل تبدیل اسید موجود در روغن

ای  طور قابل ملاحظهشود و مقدار بیودیزل تولیدی را به یش حجم موجب افزایش هزینه راکتور استریفیکاسیون میجهت که افزا

عنوان به C67°مورد دما، چون دمای  در ،. امااستحالت بهینه برای این راکتور  54/4  الف(، حجم -5دهد )شکل تغییر نمی

 1 شکل در که طورهمان پرداخته شد. فرایندتر تأثیر دما بر سود حاصل از به بررسی دقیق ،آمده است دستهدمای بهینه ب

 لیدل نیبه ا ،یول ،شودیم فروش درآمد شیافزا موجبکه نیبا وجود ا ونیکاسیفیراکتور استر یدما شیافزا ،شودیمشاهده م

 شیافزا زین یگذارهیسرما نهیهز ،جهینت رد. شودیم شتریراکتور اول ب نهیدارد، هز ازین زین یشتریب یبه انرژ شتریب یکه دما

هزینه  ،گذاری استشود و چون هزینه تولید وابسته به هزینه سرمایه هزینه متانول مصرفی نیز بیشتر می ،. همچنینابدییم

ایش شود که بتواند افز افزایش دما موجب افزایش چشمگیر بیودیزل نمی ،(. از طرف دیگر1 یابد )شکل تولید نیز افزایش می

ب( نیز تابعیت -5دست آمده است. شکل )هعنوان دمای بهینه ببه هزینه تولید را جبران کند و به همین دلیل دمای کمتر

شود که  نمودار نیز مشاهده می دهد. در این میزان تولید بیودیزل نسبت به دما را در راکتور ترنس استریفیکاسیون نشان می

های بالاتر  گراد و در حجمدرجه سانتی 55ر دماهای بالاتر ازاما د ،بسیار زیاد است C55°تا  C46°تفاوت تولید بیودیزل از دمای

گلیسرول به دی الئین،  شویم. از آنجا که واکنش تولید بیودیزل در سه مرحله تبدیل تری رو میبهیزل روبا کاهش تولید بیود

د و نیز با توجه به سینتیک این واکنش که دو مرحله اول گرماگیر و شو الئین به مونوالئین و مونوالئین به بیودیزل انجام می دی

با افزایش حجم  ،شود. اما های کمتر راکتور موجب تولید بیشتر بیودیزل می ، افزایش دما در حجماست مرحله سوم گرماده

افزایش وع موجب کند که این موض راکتور و زمان ماند آن، تعادل در مرحله سوم واکنش، در جهت برگشت پیشرفت می

، محل 3و  9 ،9ترتیب به فرایندشده در های بهینه سه برج تقطیر استفادهشود. تعداد سینی مونوالئین و کاهش بیودیزل می

( ) Costs  

6 5 2 # Row from table 7 

8.1450×    

4.7929×    

5.8833×    

4.9694×    

3.4804×    

3.2386×    

1.3324×    

1.3324×    

7.1000×    

2.4806×    

1.990×    

6.1282×    

1.6023×    

2.5868×    

2.3684×    

2.7867×    

1.6263×    

2.9186×    

1.2913×    

8.1923×    

7.8034×    

6.0186×    

4.6926×    

3.4805×    

3.2385×    

1.3324×    

1.3324×    

7.1000×    

2.4819×    

1.990×    

6.1312×    

1.4126×    

2.2344×    

2.3641×    

2.7815×    

1.6239×    

2.9168×    

1.2929×    

8.1125×    

4.7159×    

5.7894×    

4.9712×    

3.4804×    

3.2386×    

1.3324×    

1.3324×    

7.1000×    

2.4803×    

1.990×    

6.1264×    

1.8202×    

2.9797×    

2.3584×    

2.7749×    

1.6287×    

2.9181×    

1.2894×    

Flash drums                                                                                                                       
Esterification reactor                                                     

Transesterification reactor                                                   

T-1 (the first distillation tower)                                                       
T-2 (the second distillation tower)                                                   

T-3 (the third distillation tower)                                                     

Glycerol washing column                                                                 
Water washing column   

 Pumps 

Heat exchangers                                                         

Solid production reactors 

Consumption methanol 

 Steam 
Cooling water   

 Fixed capital investment   

Total capital investment 

Total manufacturing cost (      ) 
Revenue (      )  
 Profit (      )                                                      
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جایی که برج اول برای جداسازی حاصل شده است. از آن 1/1و  1/6 ،7/7و نیز نسبت برگشتی  6و  2 ،2ترتیب سینی خوراک به

توجه به حضور آب در این برج و نزدیکی دمای جوش این دو ماده به یکدیگر، برای  استفاده شده است و با متانول از مواد دیگر

داشتن محصول خالص متانول در بالای برج، به تعداد سینی و نسبت برگشتی بالاتری جهت جداسازی کامل احتیاج است. 

و از آن جهت که تفاوت بین نقطه  استم هیدروکسید حاوی متانول، گلیسرول، بیودیزل و سدی خوراک ورودی به برج دوم

هدف جداسازی  ،جداسازی به حداقل تعداد سینی نیاز است. در برج چهارم نیز برای ،جوش متانول با سایر مواد بسیار زیاد است

احت انجام ها رگلیسرول با آب و متانول، جداسازی آن دلیل تفاوت زیاد نقطه جوشگلیسرول از متانول و آب است که به

پایین برج وجود داشته باشد و به همین  باید مقداری آب نیز در ،وزنی درصد 36 برای حصول گلیسرول  ،طورگیرد. همین می

 بار حاصل شد.  7 و 7/1، 7/1ترتیب ها بهسینی نیاز است. فشار کندانسور برای برج 9به  دلیل

      
            (a)                                                                                                            (b) 

Figure 6- The effect of temperature and volume of the a) esterification b) transesterification reactor on the biodiesel production rate 

 تولید بیودیزل در )الف( راکتور استریفیکاسیون و )ب( راکتور ترنس استریفیکاسیوناثر دما و حجم راکتور بر مقدار  -6شکل 

 
Figure 7- The effect of temperature of the esterification reactor on revenue and FCI 

 گذاری ثابتسرمایهاثر دمای راکتور استریفیکاسیون بر سود حاصل از فروش محصولات و هزینه  -7 شکل                       
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Figure 8- The effect of the esterification reactor temperature on the total manufacturing cost and profit 

 فرایندکتوراستریفیکیشن بر کل هزینه تولید و سود حاصل از ااثر دمای ر -8شکل 

 

لر با سینی خوراک در فشارهای مختلف را برای برج ب نحوه تغییر انرژی مصرفی کندانسور و ریبوی-3و  الف-3های  شکل

 دهد.  نشان می اول

 
                                                      (b)                                                                                          (a) 

Figure 9- Effect of the condenser pressure and feed stage on the (a) Reboiler and (b) condenser heat duties 

 )ب( کندانسور ،)الف( ریبویلر :اثر فشار کندانسور و سینی خوراک بر بار حرارتی -9شکل 

 

بار انرژی مصرفی ریبویلر  7بار کمترین انرژی حاصل شده است و در فشار  7/1گونه که مشخص است، در فشار همان

متفاوت در مقایسه با  ین مقدار خود را داراست. اما، از آن جهت که تفاوت در مقدار انرژی مصرفی کنداسور در فشارهایبالاتر

طرفی دیگر، در این فشار دمای جریان بالای  بار حاصل شد. از 7انرژی مصرفی ریبویلر بیشتر است، بهترین فشار برای این برج 

گردد، این دما موجب کاهش انرژی مصرفی راکتور استریفیکاسیون  کتور اول بازمیاست و چون این جریان به را C57°برج 

یابد که این موضوع دلیلی بر افزایش  شود. در صورتی که با کاهش فشار کندانسور دمای جریان بالای برج نیز کاهش می می
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، بار 7/1محدودیت دما، کمترین فشار، یعنی  دلیلهای دوم و سوم، بهانرژی مصرفی در راکتور استریفیکاسیون است. اما، در برج

مول بر ساعت حاصل شده است. به این دلیل که  37/2شده است. دبی جریان محصول پایین برج چهارم بهترین فشار محاسبه

دلیل حضور آب دارای دبی به 36/1وجود نداشت و از طرفی دیگر گلیسرول  36/1و  33/1ای در قیمت گلیسرول تفاوت عمده

فروش محاسبه شده است .همچنین، به دلیل محدودیت  تری برایحالت اقتصادی 36/1است،  33/1می بیشتری نسبت به جر

دما در جداکننده دوفازی بیودیزل، این مرحله نیز در فشار خلأ انجام گرفته است. دمای بالاتر در این تجهیز موجب هدررفت 

 دست آمده است. به 5مایع اول نیز -راحل بهینه برای برج استخراج مایعشود. تعداد مهمراه آب و متانول میبیودیزل به
 

 گیرینتیجه

سازی بهینه، سازی و در ادامهمختلف در مرحله تصفیه روغن، شبیهبا شرایط سینتیکی  ،تولید بیودیزل فراینددر این مطالعه، 

هزینه  ،در این حالت انتخاب شود. 9انول به روغن حالت بهینه زمانی حاصل شد که نسبت مولی مت ،شده است. در این مطالعه

 شد. حاصل سال بر دلار ونیلیم 39/72 آن از حاصل سود و سال بر دلار ونیلیم 24/75تولید 

دیزل و هم که دمای دو راکتور از آن جهت که هم بر میزان تولید بیوحاصل شد این بود  این مسئله درنتیجه دیگری که 

د. نسبت داشته باش فرایندگیری در تعیین شرایط بهینه این د تأثیر چشمتوانمی است ا تأثیرگذارهبر انرژی مصرفی راکتور

، در دست آمدهبه 6/1وجود آب و متانول در برج و رسیدن به متانول با خلوص بالا در بالای برج  دلیلبرگشتی در برج اول به

ها، حداقل مقدار حاصل شد. اثر فشار ش مواد حاضر در برجدلیل اختلاف زیاد دمای جو به ،های بعدیحالی که در برج

طوری که با انرژی مصرفی ریبویلر رابطه مستقیم و به است،مشهود  فرایندمستقیماً بر انرژی مصرفی  فرایندکندانسورها در این 

برج ها ندارد. مصرفی برجگیری در انرژی محل سینی خوراک تأثیر چشم ،با انرژی مصرفی کندانسور رابطه عکس دارد. همچنین

دلیل به ،در حالی که برج های دوم و سوم ،برج، به مراحل بیشتری نیاز دارد دلیل وجود آب دراول برای جداسازی متانول، به

های هزینه ،طورهمین اختلاف قابل ملاحظه در دمای جوش مواد حاضر در برج، حداقل مراحل را بری جداسازی نیاز دارند.

بودن این که زیاد های تولید داشتها تاثیر زیادی در هزینهیلر و کندانسور برجوکننده برای ریبنکخخار و آب مربوط به ب

  که بیشترین متانول را در مرحله استریفیکاسیون دارا بود. بودی فرایندنبودن ها خود دلیل بر بهینههزینه

 

 هام و نشانهیفهرست علا
            fixed capital investment  

            total capital investment  

   
         purchase cost for each equipment 

              cost index for (i) year 

             cost index for (b) year 

            rate constant of forward reaction 

            rate constant of reverse reaction 
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Due to excessive consumption of oil resources in developing countries, many efforts have been made to 

create a suitable alternative fuel for current energy and transportation systems, and biodiesel is one of the best 

choices. The first target in this study was the simulation of the biodiesel production process from waste 

cooking oils under different kinetic conditions in the estrification stage using ASPEN PLUS software and 

then the process was optimized. Due to the fact that the feed used in this process contains more than 1% by 

weight of fatty acids, the process has two successive steps. In the first and second stages the estrification and 

transestrification process are carried out, respectively. The goal of the optimization study was to achieve the 

maximum biodiesel and glycerol sales while the manufacturing cost was minimized. The optimal condition 

was achieved when the methanol to oil molar ratio of 3 was selected. Also, the temperature of the two 

reactors had a great influence on the optimality of the process, as both the biodiesel production and the energy 

consumption of the reactors were notably affected. The total manufacturing cost and profit for this process 

were calculated to be 16.24 and 12.93 million dollars per year, respectivly. 
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