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循环流化床甲醇制芳烃分离工艺的模拟与改进

张    丹，  杨敏博，  冯    霄

（西安交通大学化学工程与技术学院，西安 710049）

摘要：芳烃中的苯、甲苯、二甲苯是石化行业很重要的基本有机原料，煤基甲醇制芳烃工艺

极受关注。基于循环流化床甲醇制芳烃技术，对其分离工艺建立了全流程模拟模型。对甲烷吸

收塔吸收剂用量进行灵敏度分析，优化后的吸收剂用量减少了 27.7%。对流程中的换热网络进

行热集成，使得冷、热公用工程消耗量分别减少了 16.75% 和 11.89%，达到了提高能量回收、

降低能耗的目的。
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芳烃中的苯、甲苯、二甲苯在工业上有重要的

应用价值，是石化行业很重要的基本有机原料，可用

来生产合成橡胶、合成树脂及多种精细化工产品，且

可以作为高辛烷值汽油的调和成分。因此近年来，

世界各国对芳烃的需求量越来越高。工业上，BTX
芳烃主要来自于催化重整油和裂解汽油，但我国原

油资源短缺，2014年我国原油表观消费量 5.18亿吨，

对外依存度接近 60%，预计 2020年，我国原油对外依

存度将达到 69%[1]。因此,以煤合成的甲醇为原料，开

发基本有机化工原料的新生产工艺路线，是当下亟

待发展的方向，也是实现煤化工向石油化工延伸的

有效途径[2]。

Garwood等 [3] 研究出了一种通过煤气化合成含

碳氧化物、氢气和甲烷气体并进一步转化成高辛烷

值汽油的整合工艺。Quignard等 [4] 发现将煤和其他

原料共处理，便可获得芳烃族化合物。Hershkowitz等[5]

提供了一种高度不饱和脂肪族原料和甲醇共同合成

芳香族化合物的方法。Imai等[6] 给出了利用芳香族

化合物与烷基化剂在烷基化条件下合成苯的同系物

的方法。Berger[7] 给出了流化床条件下煤制挥发性

烃（包括芳族化合物和烯烃）的可能方法。

我国在煤基甲醇制芳烃工艺方面也有很多相关

研究。其中，华电榆横作为全球首个煤制芳烃项目

已完成工业化试验[8]，采用的是清华大学循环流化床

甲醇制芳烃专利技术。黄格省等[9] 分析了我国煤制

芳烃技术的现状，提出应重视煤制芳烃的技术攻关，

以达到降低成本、清洁高效的目的。葛志颖等[10] 指

出放大试验所达到的效果往往不如小型试验结果。

目前研究主要停留在理论层面上，离真正实现工业

化还有一定距离，煤基甲醇制芳烃工艺还处在工业

化初期，因此仍需要确定更优的操作参数并对流程

进一步优化。

本文基于循环流化床甲醇制芳烃技术，对其分

离工艺采用 Aspen HYSYS软件建立模型进行全流程

模拟，并考虑改进流程以达到降低能耗的目的。

1    分离工艺模拟模型及模拟结果

1.1    分离工艺简介

由于甲醇芳构化反应是强放热过程，副反应很

多，因此其反应产物比较复杂。参考清华大学的相

关专利[11]，并结合本文分离工艺的目标是 H2/CO、CH4、

低碳烃类（作为液化石油气，简称 LPG）、苯和甲苯、

C9+芳烃（C9 及以上芳烃）均作为副产物排出系统，混
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合 C8 芳烃（主要为对二甲苯、邻二甲苯和间二甲苯，

并含有少量乙苯）作为产品采出，建立分离工艺流程

图如图 1所示，其中，E101、E102、E103和 E105为换

热器；C105为三相分离器，Q501为热负荷；C107、
C108、C108´、C109和 C110为分离塔设备。

 

1.1.1   三相分离器　从甲醇芳构化反应单元出来的

高温气体（含芳烃、干气、液化气和水）回收部分热量

后，经冷却冷凝进入三相分离器进一步分离。本文

的研究不考虑反应器，直接从分离工艺开始模拟分

析。假设从反应单元出来的高温气体（流股 1）被冷

却至常温再输入三相分离器 C105。
采用卧式三相分离器，原料气混合物进入三相

分离器进行基本相分离后，气体（流股 4）从气口流

出，油相（流股 3）从顶部的油口流出，而水（流股 2）则
从下面的水槽流出。

1.1.2   油相产物分离部分　经过三相分离器简单的

相分离后，反应产物被分为三相。其中油相产物主

要是 BTX、三甲苯以及少量的非芳烃，因此油相的分

离对整个甲醇制芳烃工艺的品质有着极大的影响。

这一部分主要包括两个精馏塔。

在该流程中，油相产物（流股 3）首先进入芳烃-
非芳烃分离器 C109，经过精馏之后，油相产物中的少

量非芳烃（流股 5）从塔顶排出，芳烃产物（流股 6）从
塔底排出并进入芳烃分离器 C110进一步分离，芳烃

分离器 C110为带侧线采出的精馏塔，可进一步将芳

烃细分为苯和甲苯（流股 7）、混合 C8 芳烃（流股 8）
以及 C9+芳烃（流股 9）分别从塔顶、侧线和塔底排出。

由于此部分的分离均是以芳烃为主体，各组分

的挥发度差异不大，因此这两个精馏塔均在 1~2个大

气压下进行，并进行常温操作。

1.1.3   气相产物分离部分　由三相分离器分离出的

气相产物（流股 4）经过冷却器 E101冷却后进入气相

分离器 C107，气相分离器的主要目的是分离甲烷及

H2、CO，分离过程在高压条件下操作。气相产物中

的低碳烃类（流股 11）由塔底排出后进一步反应，而

分离出的甲烷、H2 及 CO（流股 10）则由塔顶排出，经

预热器 E102预热后从塔底进入吸收塔 C108，吸收剂

（流股 12）经 E105预热后从塔顶进入。该吸收塔选

取的是 Absorber模块，吸收过程在高压下进行，主要

是为了分离提纯气体中的甲烷。本文中的吸收剂选

用芳烃分离器 C110侧线采出的 C8 芳烃产物（流

股 8）。完成吸收操作后，H2 及 CO由塔顶排出，吸收

液（流股 14）（甲烷和吸收剂的混合物）则由塔底排

出，依次经真空阀 V101、冷却器 E103减压冷却后进

入解析塔 C108´，解析塔采用精馏模块，甲烷（流股

15）从塔顶排出，吸收剂（流股 16）由塔底排出回收

利用。

1.1.4   主要操作参数及工业指标　从参考文献 [12-15]
得到各塔的塔压，并通过 Aspen HYSYS中精馏塔的
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图 1    分离工艺简易流程图

Fig. 1    Simplified flow diagram of the separation process
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简捷计算模块 Short Cut Distillation，根据各塔的塔压

计算出最小回流比，再根据实际回流比是最小回流

比的 1.1~2倍，输入实际回流比从而得到各塔的塔

温、塔板数及进料位置等操作参数，具体如表 1所示。

1.2    分离工艺简化模型建立及模拟结果

本文使用 Aspen HYSYS流程模拟软件进行模

拟。将甲醇芳构化反应器作为黑箱处理，且所有的精

馏塔都是先使用简捷计算模块 Short Cut Distillation
进行简捷模拟，再进行严格精馏模拟。

根据本文的分离目标，在 Aspen HYSYS化工模

拟软件中构建如图 1所示的模拟模型。

1.2.1   进料组成输入　根据 Wang等 [16] 通过实验分

析得到清华大学循环流化床甲醇制芳烃的芳构化

反应器出口产物的组成，分离工艺进料 Feed的组成

如表 2所示（与输出结果一起）。为使模拟更符合工

业化过程，本文假设分离工艺原料进料质量流率为

293 450 kg/h。
1.2.2   塔模拟结果　利用 Aspen HYSYS软件对建立

的流程进行模拟，进料组成和各塔的操作参数如前

所述，得到各塔的输出（各塔输出物流的名称见图 1）
如表 2和表 3所示。

由输出数据可以看到，各塔都具有良好的分离

效果，基本均已达到分离要求。因为循环流化床甲

表 1    各塔的操作参数

Table 1    Operating parameters of each column

Columns
Temperature/℃ Pressure/kPa

Stages
Inlet

stage

Reflux

ratioCondenser Reboiler Top Bottom

C109 −31.99 144.9 100 200 7 4 1.913

C110 134.2 186 150 250 35 28 3

C107 −95.1 −8.4 3 107 3 149 19 8 0.108

C108 50 50 15 000 25 000 30 − −

C108´ −150.6 226.4 500 800 15 5 0.5

表 2    油相产物分离塔系产物组成

Table 2    Product compositions of oil product separation columns

No. Component

w/%

C105 C109 C110

1 2 3 4 5 6 7 8 9

1 H2 0.008 0 0 0 0.064 2 0.000 5 0 0 0 0

2 C 0.006 9 0.014 2 0 0 0 0 0 0 0

3 CO 0.005 7 0 0 0.045 7 0.001 4 0 0 0 0

4 CH4 0.033 0 0 0.000 3 0.263 9 0.026 4 0 0 0 0

5 CH3CH3 0.038 5 0 0.002 0 0.302 4 0.212 8 0 0 0 0

6 CH3CH2CH3 0.030 3 0 0.006 2 0.223 6 0.641 6 0 0 0 0

7 1-Butene 0 0 0 0.000 3 0.002 9 0 0 0 0

8 1-C4H10 0.000 9 0 0.000 6 0.005 4 0.064 4 0 0 0 0

9 1-Pentene 0.000 4 0 0.000 5 0.001 4 0.022 3 0.000 3 0.000 9 0 0

10 1-C5H12 0.000 6 0 0.000 9 0.002 3 0.020 1 0.000 7 0.002 3 0.000 1 0

11 1-Hexene 0.000 9 0 0.001 7 0.001 5 0 0.001 7 0.005 2 0.000 3 0

12 Benzene 0.039 7 0 0.091 6 0.032 7 0.000 1 0.092 5 0.254 2 0.023 8 0

13 Toluene 0.118 6 0 0.295 2 0.029 9 0 0.298 1 0.629 6 0.162 1 0.000 1

14 p-Xylene 0.043 4 0 0.110 6 0.003 0 0 0.111 6 0.034 2 0.151 3 0.006 2

15 o-Xylene 0.040 9 0 0.104 4 0.002 4 0 0.105 4 0.003 8 0.155 2 0.014 6

16 m-Xylene 0.086 5 0 0.220 4 0.005 9 0 0.222 6 0.063 0 0.303 9 0.012 8

17 Ethylbenzene 0.004 3 0 0.010 9 0.000 4 0 0.011 0 0.006 8 0.013 3 0.000 4

18 1, 2, 3-m-Benzene 0.060 3 0 0.154 6 0.001 1 0 0.156 1 0 0.190 1 0.965 9

19 H2O 0.481 2 0.985 8 0.000 1 0.013 8 0.007 4 0 0 0 0
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醇制芳烃仍处在工业化初级阶段，因此要想尽快在

工业上普及，仍需要进一步对流程进行改进，以便更

大程度地达到节能、高效的目的。

2    分离工艺的优化分析

在上述模拟过程中，我们可以看到尽管各个塔

的输出都基本符合分离要求，但仍有需要改进之

处。在实际生产过程中，除了要考虑分离要求之外，

还需要权衡经济性、节能等各个方面的因素。本文

对吸收塔中吸收剂用量进行灵敏度分析，并对塔系

的换热网络进行热集成，以达到降低能耗、使流程更

具有经济性的目的。

2.1    吸收塔中吸收剂用量的优化

在模拟过程中，对于吸收塔 C108，若使甲烷吸

收得较为彻底，则吸收剂的用量应是吸收塔原料总

量的 29倍，因此本文将针对吸收剂用量对吸收效果

的影响进行灵敏度分析。

对吸收剂用量（自变量）与吸收液中甲烷的质量

流率（因变量）进行工况分析，可以得到吸收剂用量

对吸收液中甲烷质量流率的影响，如图 2所示。

表 3    气相产物分离塔系产物组成

Table 3    Product compositions of gas product separation columns

No. Component

w/%

C107 C108 C108′

10 11 12 13 14 15 16

1 H2 0.169 1 0 0 0.668 0 0.001 0 0.028 9 0

2 C 0 0 0 0 0 0 0

3 CO 0.120 4 0 0 0.328 2 0.002 1 0.062 9 0

4 CH4 0.695 7 0 0 0.000 6 0.030 8 0.906 6 0

5 CH3CH3 0.014 7 0.489 2 0 0 0.000 7 0.001 6 0.000 6

6 CH3CH2CH3 0 0.368 4 0 0 0 0 0

7 1-Butene 0 0.000 5 0 0 0 0 0

8 1-C4H10 0 0.009 0 0 0 0 0 0

9 1-Pentene 0 0.002 4 0 0 0 0 0

10 1-C5H12 0 0.003 8 0.000 1 0 0.000 1 0 0.000 1

11 1-Hexene 0 0.002 5 0.000 3 0 0.000 3 0 0.000 3

12 Benzene 0 0.054 0 0.023 8 0.000 6 0.022 9 0 0.023 7

13 Toluene 0 0.049 2 0.162 1 0.001 2 0.156 5 0 0.162 0

14 p-Xylene 0 0.005 0 0.151 3 0.000 3 0.146 0 0 0.151 2

15 o-Xylene 0 0.004 0 0.155 2 0.000 3 0.149 8 0 0.155 1

16 m-Xylene 0 0.009 7 0.303 9 0.000 6 0.293 4 0 0.303 7

17 Ethylbenzene 0 0.000 6 0.013 3 0 0.012 9 0 0.013 3

18 1, 2, 3-m-Benzene 0 0.001 9 0.190 1 0.000 1 0.183 5 0 0.190 0

19 H2O 0 0 0 0 0 0 0
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图 2    吸收剂用量对吸收液中甲烷质量流率的影响

Fig. 2    Effect of absorbent dosage on the mass flow rate of
methane in the absorption solution
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从图 2中曲线可以看到，当吸收剂质量流率

达到 291 400 kg/h之后，吸收剂用量对甲烷的吸收效

果影响就很小了。因此通过将吸收剂质量流率从

403 200 kg/h调整为 291 400 kg/h，使吸收甲烷的质量

流率从 9 654 kg/h变为 9 619 kg/h，几乎没有降低甲

烷的吸收效果，但吸收剂用量节省了 27.7%。

2.2    换热网络的热集成

在分离工艺的模拟过程中，共用到了 4个换热

器、4个冷凝器以及 4个再沸器，这些换热设备的热

量和冷量都来自公用工程，此时热公用工程消耗量

为 2.86×108 kJ/h，冷公用工程消耗量为 2.03×108 kJ/h。
如果这些冷、热流股可以互相匹配，进行系统内部换

热，即可大大减少公用工程用量，降低能耗。

各冷、热物流的温度、热容流率等相关参数见

表 4（其中，第 1列数字为物流序号，与图 3中的物流

序号相对应，Tin 表示物流的供应温度，Tout 表示物流

的目标温度，Cp 表示冷热物流的热容流率）。根据各

冷、热物流的供应和目标温度、热容流率等相关数

据，使用 Aspen Energy Analyzer软件得到物流的热夹

点温度为 139.2 ℃，冷夹点温度为 134.7 ℃。进而采

用夹点分析法，基于夹点设计 3条准则[17]（此准则中，

N 表示物流数目，下标 H表示热物流，下标 C表示冷

物流）：

（1）物流数目准则

①夹点之上：NH≤NC。这是因为夹点之上不能

有冷却公用工程，因此其热物流要达到目标温度必

表 4    冷、热物流参数

Table 4    Data of cold and hot streams

Streams Tin/℃ Tout/℃ Cp/(kW·℃−1)

1 5.4 −31.8 17.28

2 −141.1 −142.7 518.11

3 128.5 122.1 1 805.34

4 −111.1 −127.2 41.85

5 23.4 −88.0 127.56

6 4.9 −116.9 51.09

7 163.4 22.5 158.24

8 23.8 31.0 429.94

9 −127.2 28.0 16.41

10 134.7 144.2 977.92

11 216.2 229.6 3 652.09

12 201.0 201.7 22 415.36
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6
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C3

C4

C5

C6

C7

3
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2

2

11

12

3

3

8

9

163.4 ℃

138.6 ℃

229.6 ℃ 216.2 ℃

201.0 ℃

134.7 ℃

28.0 ℃

31.0 ℃

128.5 ℃
126.8 ℃ 125.4 ℃

23.8 ℃

4.9 ℃

23.4 ℃

−111.1 ℃

−141.1 ℃ −142.7 ℃

−31.8 ℃
17.28

518.11

41.85

127.56

51.09

1 58.24

1 805.34

977.92

429.94

16.41

3 652.09

22 415.36

−127.2 ℃

−88.0 ℃

−127.2 ℃

−116.9 ℃

22.5 ℃

122.1 ℃

5.4 ℃

139.2 ℃

201.7 ℃
48 938.07 kW

3 095.57 kW

2 546.83 kW

18 466.61 kW

6 223.20 kW

14 210.25 kW

673.78 kW

828.98 kW

642.92 kW

5 957.62 kW

15 690.75 kW

144.2 kW

3 829.41 kW

5 476.35 kW

Cp/(kW·℃−1)：

图 3    热集成后的换热网络

Fig. 3    Heat exchanger network considering heat integration
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须要通过冷物流的冷却来实现。

②夹点之下：NH≥NC。这是因为夹点之下不能

有加热公用工程，因此其冷物流要达到目标温度必

须要通过热物流的加热来实现。

（2）热容流率准则（适用于夹点处的匹配）

①夹点之上：CpH≤CpC。

②夹点之下：CpH≥CpC。

（3）最大换热负荷准则

每一次进行物流匹配时，应使两股换热物流中

的一股达到目标温度，以此来达到最小数目换热单

元的目的。

对该换热网络进行基于冷热物流匹配的换热网

络热集成，最终得到集成后的换热网络如图 3所示

（其中，H1、H2、…表示加热器，C1、C2、…表示冷却器）。

通过冷、热物流匹配，进行换热网络热集成后，

结合图 3计算得出热集成后的热公用工程消耗量为

2.52×108 kJ/h，相比热集成前减少了 3.40×107 kJ/h，即
减少了 11.89%；热集成后的冷公用工程消耗量为

1.69×108 kJ/h，相比热集成前减少了 3.40×107 kJ/h，即
减少了 16.75%。可见，改进后的工艺流程显著降低

了冷、热公用工程消耗量。

3    结　论

（1）对清华大学循环流化床甲醇制芳烃的分离

工艺进行了模拟，可以看到在现有的可行条件下可

以实现比较理想的分离效果。

（2）针对吸收塔 C108中吸收剂的用量对吸收效

果进行了灵敏度分析，得到了更优的吸收剂用量。

在几乎没有降低甲烷吸收效果的情况下，使得吸收

剂用量减少了 27.7%。

（3）对换热网络进行了集成优化，优化后的分离

工艺热公用工程消耗量从 2.86×108  kJ/h降低为

2.52×108 kJ/h，冷公用工程消耗量从 2.03×108 kJ/h降

低为 1.69×108 kJ/h，冷、热公用工程消耗量均减少

3.40×107 kJ/h。
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Simulation and Improvement of Separation Process for Aromatic
Hydrocarbons Produced from Methanol Using Circulating

Fluidized Bed Reactor

ZHANG Dan, YANG Minbo, FENG Xiao
（School of Chemical Engineering and Technology, Xi’an Jiaotong University, Xi’an 710049, China）

Abstract: Benzene, toluene, and xylene in aromatics are the essential raw materials in the petrochemical industry
and can be used to synthesize the quantities of chemical products. In recent years, there have been increasingly demand
for  aromatics  all  over  the  world.  Conventionally,  benzene,  toluene,  and  xylene  are  mainly  produced  from  catalytic
reforming oils and pyrolysis gasoline. However, China is short of crude oil reserves and has been the largest crude oil
importer,  which  brings  great  challenge  for  the  aromatics  industry.  Compared  with  the  crude  oil,  coal  reserves  are
relatively abundant in China. Therefore, it will be a favorable development direction to take coal as a breakthrough and
develop the coal-based aromatics industry with Chinese characteristics, which has recently received great interest on the
coal-based methanol to aromatics technologies in China. However, most of existing researches are theoretical and have
a certain distance from practical application in industry. The separation process plays an important role in obtaining the
qualified  aromatics  products,  but  it  is  energy  intensive.  Hence,  it  is  necessary  to  improve  the  performance  of  the
separation process. Based on the technology of methanol-to-aromatics with circulating fluidized bed reactor, this work
establishes  a  full-flow  simulation  model  for  the  downstream  separation  process  via  the  Aspen  HYSYS  software.
Sensitivity analysis is then performed on the amount of absorbent used in the methane absorber，which shows that the
amount of absorbent can be reduced by 27.7% with little reduction in methane absorption. This work also achieves the
integration  of  the  heat  exchanger  network  of  the  process  such  that  the  hot  utility  consumption  can  be  reduced  by
16.75%  and  the  cold  utility  consumption  is  reduced  by  11.89%.  The  proposed  method  in  this  work  can  provide
theoretical support, optimization directions and recommendations for the methanol to aromatics process.

Key words: aromatic hydrocarbons；simulation and analysis；heat exchanger network
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