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芳烃生产工艺改进与经济性分析
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摘要:围绕芳烃生产过程节能降耗需求ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ 模拟平台建立了二甲苯精馏单元、吸附分离单元、异构化单元机理模

型ꎬ并以此为基础进行模拟仿真ꎬ提出了从二甲苯精馏塔侧线采出 ＯＸ 的工艺改进方案ꎮ 在工业操作条件下ꎬ考察了二甲苯精
馏塔不同塔板位置对侧线 ＯＸ 最大抽出量的影响规律ꎬ并获得最优采出位置和采出量ꎻ结合实际工业对象ꎬ分析了侧线抽出方
案对吸附分离和异构化单元能耗的联动效应ꎬ并对芳烃全流程生产的经济性进行测算ꎮ 结果表明ꎬ侧线抽出可直接减少
１３􀆰 ２５ ｔ / ｈ 的大循环量ꎬ显著降低吸附分离单元能耗ꎬ同时也重新配置了精馏单元芳烃资源ꎬ降低了精馏单元内部能耗ꎬ为芳烃
生产节能降耗提供了有益思路ꎮ
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　 　 芳烃产品一般是指苯、甲苯和对二甲苯(ＰＸ)ꎬ
其中 ＰＸ 是聚酯、化纤行业最主要的基础原料ꎬ其生

产工艺先进性和产量是芳烃产业技术的标志ꎮ 近

１０ 余年ꎬ国家大力发展芳烃产业ꎬ新建大量二甲苯

联合装置ꎬ尤其是海南炼化芳烃项目投产ꎬ标志着我

国具备成套芳烃生产技术知识产权ꎬＰＸ 产量得到

显著的提升ꎮ 然而ꎬ由于国内精对苯二甲酸(ＰＴＡ)
需求巨大ꎬ现有的 ＰＸ 产量依然无法满足中国市场

需求ꎮ 而且受制于安全环保要求ꎬ新建装置呈现放

缓趋势ꎬ因此ꎬ如何在现有装置基础上进一步优化提

升成为 ＰＸ 生产企业的当务之急ꎬ尤其是因大量扩

能改造导致新、老生产线并存的复杂加工企业[１－２]ꎮ
芳烃生产的优化提升主要围绕催化剂技术、热

集成技术、智能优化调控以及工艺改进等开展ꎮ 芳

烃转化过程包括歧化和异构化 ２ 个生产过程ꎬ反应

器中采用的催化剂性能对 ＰＸ 收率影响非常大ꎮ 上

海石油化工研究院研发了 ＨＡＴ 系列歧化催化剂ꎬ通
过调控催化剂配方和改性ꎬ提升了催化活性ꎬ提高了
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重芳烃处理能力ꎬ同时降低乙苯含量ꎬ减少下游异构

化负荷[３－４]ꎮ 针对异构化反应ꎬ研究表明ꎬ通过对催

化剂中分子筛活性组分、载体、金属负载等优化改

进ꎬ显著提高了异构化活性和乙苯转化率ꎬ并进行了

工业应用验证[５－８]ꎮ 热集成技术主要是从能量流上

进行优化提升ꎬ通过增加高负荷精馏塔塔压ꎬ提高塔

顶气相的热量品级ꎬ与其他精馏塔换热ꎬ最大限度回

收精馏塔热量ꎬ降低芳烃分离过程能耗[９－１０]ꎮ 目前

普遍实施的方法是将二甲苯分馏塔压力增加到

１􀆰 ３~１􀆰 ６ ＭＰａꎬ塔顶温度控制在 ２６０~２７０℃ꎬ基本可

以满足吸附分离、异构化和部分歧化精馏塔分馏所

需的热量ꎬ大大降低能量二次转化或直接使用空冷

带来的能量损失[１１]ꎮ 智能优化调控则是以现有工

艺为基础ꎬ以效益、质量、能量等为目标ꎬ通过温度、
压力、循环比等关键操作条件优化以及质量卡边操

作ꎬ提升装置整体运行水平ꎮ 工艺改进一般是针对

装置效益点或痛点问题ꎬ在现有工艺基础上对装置

进行改造ꎬ包括反应器和精馏塔扩能、跨线串换物

料、精馏塔增减侧线等ꎬ实现加工量、质量、能耗等关

键指标的改善ꎮ 张丹等[１２]通过 Ａｓｐｅｎ 模拟技术ꎬ将
甲醇制芳烃工艺中的热集成方式进行改进ꎬ使得冷、
热公用工程消耗量分别减少了 １６􀆰 ７５％和 １１􀆰 ８９％ꎬ
节能效果显著ꎮ 祝飞雄[１３] 针对国内芳烃装置生产

现状提出改造方案ꎬ包括歧化原料结构调整、吸附换

剂、异构化换剂、吸附结晶组合工艺等ꎬ实现装置扩

能目标ꎮ
鉴于此ꎬ本文中针对国内典型的新老生产线生

产企业ꎬ利用仿真模拟技术ꎬ建立了包含吸附分离、
异构化和二甲苯精馏 ３ 个单元的 ＰＸ 生产流程模

型ꎬ并以此为基础ꎬ设计一种减少芳烃大循环量的工

艺改进方式ꎬ进而减少 ＰＸ 生产过程的能量消耗ꎮ

１　 研究对象与问题分析

以国内典型的芳烃生产装置为对象ꎬ进行工艺

改进模拟与分析ꎮ 如图 １ 所示ꎬＰＸ 生产流程主要包

括以歧化和重整反应产物为原料的二甲苯精馏单

元ꎬ以贫 ＰＸ 混合二甲苯为原料的异构化反应单元ꎬ
和以混合二甲苯为原料的吸附分离单元ꎬ其中主要

产品 ＰＸ 和 ＯＸ 分别从吸附分离单元和精馏单元直

接生产得到ꎮ 具体加工流程为:精馏单元以歧化、重
整和异构化产物为原料ꎬ将 Ｃ８ 芳烃和 Ｃ９ 及以上重

质芳烃进行分离ꎬ其中 Ｃ８ 芳烃进入吸附分离单元ꎬ
部分重质芳烃作为歧化原料ꎬ其余作为调合组分油

出厂ꎬ同时副产 ＯＸꎻ进入吸附分离的 Ｃ８ 芳烃经吸

附－解吸和精馏分离后得到产品 ＰＸꎬ其余 Ｃ８ 芳烃

进入异构化单元ꎻ贫 ＰＸ 芳烃经异构化反应后转化

为接近热力学平衡组成的 Ｃ８ 混合芳烃ꎬ并送至二甲

苯精馏单元ꎮ

图 １　 芳烃生产主要流程

(虚线箭头为工艺改进后物料走向)

根据上述工艺流程的实际生产情况ꎬＰＸ 单程

收率一般在 １８％ ~ ２４％(按异构化 ＰＸ 收率计算)ꎬ
为得到较高的总体收率ꎬ需要将大量未转化为 ＰＸ
的 Ｃ８ 芳烃异构体进行循环ꎬ因此在吸附分离单元、
精馏单元和异构化单元之间形成了一个大循环(约
为 ＰＸ 产量的 ４ 倍)ꎬ将 ＰＸ 总体收率提高到 ８５％以

上ꎮ 然而ꎬ大量循环带来的问题是增加后续分离装

置的处理负荷ꎬ提高了整体加工能耗ꎮ
针对目前工艺存在的问题ꎬ本文中通过模拟仿

真技术ꎬ对芳烃生产工艺过程进行改进ꎬ如图 １ 所

示ꎬ通过在二甲苯精馏塔引入侧线ꎬ将 ＯＸ 抽取出

来ꎬ绕过吸附分离装置ꎬ直接送至异构化装置ꎮ 一方

面ꎬ可以减少吸附分离的处理负荷ꎬ降低加工能耗ꎬ
另一方面可以确保异构化原料维持稳定ꎮ

２　 芳烃生产过程模拟

工艺改进方案设计需要以严格的模拟计算为基

础ꎮ 本文中采用成熟的 Ａｓｐｅｎ 软件ꎬ根据国内某芳

烃生产的实际工业流程ꎬ建立二甲苯精馏单元、吸附

分离单元以及异构化单元机理模型ꎬ并以此为基础

进行精确的模拟计算ꎬ为工艺改进提供准确的数据

基础ꎮ 以下简述各个单元模型构建方法ꎮ
２􀆰 １　 二甲苯精馏单元

二甲苯精馏单元主要功能为分离混合进料中的

Ｃ８ 芳烃和重质芳烃ꎬ也是工艺改进设计的重点单

元ꎮ 本 文 中 采 用 严 格 的 逐 板 计 算 模 块 模 型

(ＲａｄＦｒａｃ)对二甲苯精馏单元中的二甲苯精馏塔、
ＯＸ 分馏塔、重芳烃塔进行模拟ꎮ 根据实际工艺流

程ꎬ二甲苯精馏过程涉及多条生产线ꎬ包含 ３ 个效率

不一的二甲苯精馏塔(Ｃ１０１、Ｃ１０２、Ｃ１０３)ꎬ和 ＯＸ 分
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馏塔(Ｃ１０４)、重芳烃塔(Ｃ１０５)各 １ 个ꎮ 形成的精

馏工艺流程模型如图 ２ 所示ꎮ

图 ２　 二甲苯精馏单元模型图

在上述模型基础上ꎬ结合精馏塔运行数据ꎬ对模

型进行校验ꎬ确保模型精度ꎮ 主要精馏塔数据如下:
Ｃ１０１ 塔的流量输入为异构化产物 ２ ０５４ ｋｍｏｌ / ｈꎬ重
整产物 ５４８ ｋｍｏｌ / ｈꎬ回流比为 ２􀆰 ５７ꎻＣ１０２ 塔的流量

输入为异构化产物 １ １０６ ｋｍｏｌ / ｈꎬ歧化产物 ７１４􀆰 ５
ｋｍｏｌ / ｈꎬ回流比为 ３􀆰 ２４ꎻＣ１０３ 塔的流量输入为异构

化产物 １ ６３９ ｋｍｏｌ / ｈꎬ重整产物 ２５８􀆰 ２ ｋｍｏｌ / ｈꎬ回流

比为 ２􀆰 ８８ꎻＣ１０１ 塔、Ｃ１０２ 塔、Ｃ１０３ 塔在该工况下的

模拟计算产出与实际值的对比结果见表 １ꎮ 从表 １
可看出ꎬＡｓｐｅｎ 模拟计算的结果与实际值吻合较好ꎬ
主物料中各组分流量偏差不超过 １％ꎮ

表 １　 二甲苯分馏塔顶的模拟计算与实际值的对比

ｋｍｏｌ / ｈ

组分
Ｃ１０１ Ｃ１０２ Ｃ１０３

模拟 设计 模拟 设计 模拟 设计

ＴＯＬ ３１􀆰 ７ ３１􀆰 ７ １７􀆰 ０３ １７􀆰 ０２ １９􀆰 ９９ １９􀆰 ９８

Ｃ８Ｐ １３０ １３１ ６９􀆰 ５３ ６９􀆰 ５２ ９９􀆰 ５５ ９９􀆰 ３４

ＥＢ ２１３􀆰 ６ ２１４ １１１􀆰 ７ １１１􀆰 ７ ２８１􀆰 ３ ２８０􀆰 ９

ＰＸ ４３７ ４３６ ３１６􀆰 １ ３１４􀆰 ２ ２９９􀆰 ２ ２９８􀆰 ３

ＭＸ １０３０ １０２８ ７３６􀆰 ６ ７３５􀆰 ８ ７１９􀆰 ２ ７１８􀆰 ７

ＯＸ ４５２ ４５１ ２２８􀆰 ９ ２２７􀆰 ６ ３３５ ３３３

Ｃ９Ｓ ６ ６􀆰 ０１ ０􀆰 ２ ０􀆰 ２ １􀆰 ８６ １􀆰 ８５

２􀆰 ２　 吸附分离单元

吸附分离单元模型包含 ２ 个部分:吸附分离部

分和精馏部分ꎮ 吸附分离部分的模型采用作者前期

研究工作中使用的建模方法[１４－１６]ꎬ建立吸附塔过程

的模型ꎬ得到的抽余液和抽出液信息作为精馏部分

的输入ꎻ精馏部分采用 ２􀆰 １ 节中介绍的模拟方法对

抽余液、抽出液和成品塔进行模拟ꎮ 通过 ２ 部分结

合ꎬ完成吸附分离单元过程模拟ꎮ 模型计算得到的

仿真值和实际值之间的对比如表 ２ 所示ꎬ主要组分

的相对偏差均小于 １％ꎬ模型精度较高ꎮ

表 ２　 吸附分离塔的模拟与实际值的对比 ｋｍｏｌ / ｈ

组分 进料
抽出液 抽余液

设计 模拟 设计 模拟

ＥＢ ２８４􀆰 １３ ０􀆰 １２ ０􀆰 １３ ２８４􀆰 ０２ ２８４􀆰 ０７
ＯＸ ３４７􀆰 ７３ ０􀆰 ０５９ ０􀆰 ０６ ３４７􀆰 ６７ ３４７􀆰 ６４
ＭＸ ７３３􀆰 ６２ ０􀆰 １２ ０􀆰 １２ ７３３􀆰 ５０ ７３３􀆰 ４０
ＰＸ ３０６􀆰 ２６ ２９４􀆰 ０１ ２９３􀆰 ９９ １２􀆰 ２５ １２􀆰 ３２

２􀆰 ３　 异构化单元

异构化反应直接决定了 ＰＸ 产品的收率ꎬ是 ＰＸ
生产的核心装置ꎮ 异构化过程的不同工艺主要是由

使用不同的催化剂来体现ꎮ 目前使用的催化剂主要

有 ２ 种类型:一种是酸性催化剂ꎬ另一种是双功能催

化剂ꎮ 本文中研究对象采用负载 Ｐｔ 的双功能催化

剂ꎬ利用 Ｐｔ 加氢脱氢功能ꎬ实现乙苯和二甲苯之间

的转化ꎮ 本研究使用 ６ 组分临氢异构化反应网络ꎬ
如图 ３ 所示ꎬ动力学参数以已文献[７]数据为基础ꎬ
结合实际工业数据进行校正ꎬ形成准确的反应过程

模型ꎮ 如表 ３ 所示ꎬ模型对 Ｃ８ 芳烃异构体产物浓度

预测相对偏差小于 ２􀆰 ７５％ꎬ具有很高的模拟精度ꎮ

ＭＸ—间二甲苯ꎻＣ８Ｎ＋Ｐ—Ｃ８ 烷烃ꎻＡ—副产物

图 ３　 异构化反应网络

表 ３　 异构化产物主要组分浓度模拟值与实际值对比％

　
样本 １ 样本 ２ 样本 ３

实际 模拟 偏差 实际 模拟 偏差 实际 模拟 偏差

ＮＡ １０􀆰 １８ １０􀆰 １５ ０􀆰 ２９ １０􀆰 ５６ １０􀆰 ８２ ２􀆰 ４６ １０􀆰 ７２ １０􀆰 ８２ ０􀆰 ９３
ＥＢ １０􀆰 ５８ １０􀆰 ２９ ２􀆰 ７４ １２􀆰 １８ １２􀆰 ２６ ０􀆰 ６６ ９􀆰 ８８ ９􀆰 ９４ ０􀆰 ６１
ＰＸ １７􀆰 ９８ １７􀆰 ８４ ０􀆰 ７８ １７􀆰 ３６ １７􀆰 ２７ ０􀆰 ５２ １８􀆰 １２ １７􀆰 ８３ １􀆰 ６０
ＭＸ ４１􀆰 ０９ ４１􀆰 ２７ ０􀆰 ４４ ４０􀆰 ３２ ３９􀆰 ９６ ０􀆰 ８９ ４１􀆰 ２９ ４１􀆰 ２３ ０􀆰 １５
ＯＸ １８􀆰 ６４ １８􀆰 ５８ ０􀆰 ３２ １８􀆰 １１ １８􀆰 ０３ ０􀆰 ４４ １８􀆰 ３５ １８􀆰 ５６ １􀆰 １４

３　 工艺改进模拟分析

根据本文中第一节提出的工艺改进思路ꎬ结合

精馏单元、吸附分离单元以及异构化单元机理模型ꎬ
首先对精馏单元二甲苯塔侧线抽出进行模拟ꎬ得到

二甲苯精馏塔不同塔板侧线位置可抽出的最大量ꎬ
其次模拟侧线抽出 ＯＸ 对吸附分离单元以及异构化

反应单元能耗的联动影响ꎬ并结合燃料和产品价格
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信息ꎬ进行经济性分析ꎬ评估最优改进方案ꎮ
３􀆰 １　 侧线抽出模拟

本文中研究的对象是经过改造的芳烃生产企

业ꎬ具有 Ｃ１０１、Ｃ１０２、Ｃ１０３ 共 ３ 个并行的二甲苯精

馏塔ꎬ处理来自异构化单元、重整单元、歧化单元的

物料ꎮ 每个精馏塔的内部结构、设计负荷、分离效率

均不一致ꎮ 因此ꎬ考虑从不同精馏塔计算可抽出的

ＯＸ 最大量ꎮ 计算最大抽出量时使用的约束为抽出

液中含有的 ＰＸ 量不超过 １％ꎬ以满足异构化反应单

元进料的条件ꎮ 抽出量计算公式如下ꎮ
Ｍａｘ(Ｆ ｉꎬｓｉｄｅｄｒａｗ):ＯＸ 最大抽出量ꎬｉ＝塔板位置ꎮ
Ｓｔ:ＣＰＸ<１％:抽出液中 ＰＸ 浓度ꎮ
针对 Ｃ１０１、Ｃ１０２、Ｃ１０３ꎬ根据塔设计情况ꎬ可开

孔位置分别为第 ８７~９５ 块板、第 １３５~１５５ 块板和第

１５３~１６７ 块板ꎮ 利用精馏单元模型进行模拟后得到

不同侧线位置采出总量和对应 ＯＸ 量ꎬ如图 ４ 所示ꎮ

(ａ)Ｃ１０１

(ｂ)Ｃ１０２

(ｃ)Ｃ１０３
１—侧线采出总量ꎻ２—ＯＸ 总量

图 ４　 Ｃ１０１、Ｃ１０２、Ｃ１０３ 塔不同塔板侧线

最大采出总量和 ＯＸ 总量

从图 ４ 可以看出ꎬ由于二甲苯异构体中 ＯＸ 的

沸点比其他二甲苯高 ５ ~ ６℃ꎬ相对而言在精馏塔中

的浓度分布最大值更靠近精馏塔塔釜ꎬ因此即使在

ＰＸ 浓度约束仅为 １％的条件下ꎬ侧线仍然可以抽出

较大量的 ＯＸꎮ 此外ꎬ随着侧线采出塔板位置越靠

近塔釜(塔板数越大)ꎬ侧线采出的 ＯＸ 量呈先升后

降的趋势ꎬ符合二甲苯塔内 ＯＸ 液相浓度随塔板数

增加呈先增后减的趋势ꎮ 另外ꎬ由于 Ｃ１０２、Ｃ１０３ ２
个精馏塔本身即副产 ＯＸꎬ因此拐点位置相对于

Ｃ１０１ 更加靠后ꎬ而且 ＯＸ 的浓度(ＯＸ 量 /侧线总抽

出量)更高ꎮ
Ｃ１０１、Ｃ１０２、Ｃ１０３ ３ 塔 ＯＸ 最大侧线采出的位

置分别为第 ９０、１５０、１６５ 块塔板ꎬ采出量以 Ｃ１０１
(１７􀆰 ８９ ｔ / ｈ)最大ꎬＣ１０３(１５􀆰 ３６ ｔ / ｈ)次之ꎬ而 Ｃ１０２
(１３􀆰 ２５ ｔ / ｈ)最小ꎮ 然而通过具体分析侧线中 Ｃ９ 的

含量(表 ４)ꎬ发现 Ｃ１０１、Ｃ１０２、Ｃ１０３ 侧线采出的物

料中 Ｃ９ 质量分数分别达到 ３６％、３８％、６０％ꎬ难以满

足异构化进料对 Ｃ９ 的要求(小于 ０􀆰 １％)ꎮ 因此侧

线采出的物料需要进一步精馏ꎬ分离出侧线中的

Ｃ８Ａꎮ 原有流程中的 ＯＸ 精馏塔的功能就是分离 Ｃ９

和 ＯＸꎬ正好可以将侧线采出注入 ＯＸ 精馏塔进行分

离ꎬ塔顶得到满足异构化进料要求的混合二甲苯ꎬ塔
釜得到重质芳烃ꎮ
表 ４　 不同二甲苯精馏塔最大侧线采出量中关键组分含量

％

　 Ｃ１０１ Ｃ１０２ Ｃ１０３
ＯＸ ４８􀆰 ３５ ２８􀆰 ０７ ４５􀆰 ３１
Ｃ９ ３６􀆰 ０８ ５９􀆰 ８４ ３８􀆰 ２６
ＭＸ ３􀆰 ５４ ３􀆰 １９ ２􀆰 ７４
ＰＸ ０􀆰 ９９ １􀆰 ００ ０􀆰 ７１

３􀆰 ２　 经济性分析

根据精馏塔侧线抽出模拟仿真计算得到ꎬ在
Ｃ１０１、Ｃ１０２、Ｃ１０３ 添加侧线采出ꎬ分别可以抽出 ＯＸ
１７􀆰 ８９、１３􀆰 ２５、１５􀆰 ３６ ｔ / ｈꎮ 这部分 ＯＸ 送至异构化单

元即可相应减少从精馏单元输送至吸附分离单元的

循环量ꎬ进而降低能耗ꎮ 鉴于此ꎬ本研究利用其他单

元的机理模型ꎬ模拟工艺改进对精馏单元、吸附分离

单元和异构化单元能源消耗的影响ꎬ并结合能源价

格ꎬ测算工艺改进带来的经济效益ꎮ
表 ５ 列出了工艺改进前后不同生产单元能耗变

化情况ꎮ 针对精馏单元ꎬ二甲苯精馏塔侧线采出后ꎬ
减少了精馏塔的处理负荷ꎬ使得精馏单元总能耗下

降ꎬ下降幅度与精馏塔本身的分离效率以及抽出物

料量相关ꎮ 其中 Ｃ１０１ 塔由于建造时间早ꎬ塔板效

率较低ꎬ抽出物料后节能 ３８ ２５８􀆰 ６９ ＭＪ / ｈꎬ效果在 ３
个二甲苯塔中最显著ꎮ 另一方面ꎬ二甲苯塔减少的
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负荷转移给了 ＯＸ 精馏塔ꎬ导致能耗上升ꎬ上升幅度

与抽出量直接相关ꎮ 其中 Ｃ１０２ 塔侧线总抽出量最

大ꎬ因此能耗增幅也最大ꎻ针对吸附分离单元ꎬ节能

的主要因素为进料中减少了 ＯＸ 量ꎬ导致吸附分离

负荷整体下降ꎮ 由于抽出液中不含有 ＯＸꎬ因此工

艺改进对抽出液塔和成品塔没有影响ꎬ能耗降低的

主要是抽余液塔和吸附塔ꎬ而且能耗减少幅度与

ＯＸ 侧线采出量直接相关ꎬ因此 Ｃ１０１ 侧线采出方案

给吸附分离带来的能耗下降最大ꎬ达到 ３９ ２２１􀆰 ４３
ＭＪ / ｈꎻ异构化单元加工负荷与原料组分均不受工艺

改进的影响ꎬ因此能耗方面没有变化ꎮ
表 ５　 不同侧线采出方案能耗对比 ＭＪ / ｈ

单元 耗能设备 改进前 Ｃ１０１方案 Ｃ１０２方案 Ｃ１０３方案

精馏单元 二甲苯塔 ８１４６５０􀆰 ４８ ７７６３９１􀆰 ８０ ８０４３１１􀆰 ４３ ８１２１８０􀆰 ８３
　 ＯＸ 塔 ３８１３３􀆰 １１ ６０４０１􀆰 ８４ ７４７５９􀆰 ３１ ４１８５８􀆰 ５２
　 重芳烃塔 ５７８０６􀆰 ６１ ５７７６４􀆰 ７６ ４５５４２􀆰 ０７ ５７８０６􀆰 ６１
　 小计 ９１０６３２􀆰 ０６ ８９４５５８􀆰 ３９ ９２４６５４􀆰 ６７ ９１１８４５􀆰 ９６
吸附分离单元 吸附塔 ７０７４􀆰 ０９ ６９４８􀆰 ５１ ６９９０􀆰 ３７ ６９４８􀆰 ５１
　 抽余液塔 ５７７８１４􀆰 ９９ ５３８５９３􀆰 ５５ ５４８９３２􀆰 ６１ ５４４２４４􀆰 ４５
　 抽出液塔 １１７５３８􀆰 ７２ １１７５３８􀆰 ７２ １１７５３８􀆰 ７２ １１７５３８􀆰 ７２
　 成品塔 ４６３３７􀆰 ３８ ４６３３７􀆰 ３８ ４６３３７􀆰 ３８ ４６３３７􀆰 ３８
　 小计 ７４８７６５􀆰 １７ ７０９４１８􀆰 １７ ７１９７９９􀆰 ０８ ７１５０６９􀆰 ０７
异构化单元 反应加热炉 ８８９０７􀆰 ４９ ８８９０７􀆰 ４９ ８８９０７􀆰 ４９ ８８９０７􀆰 ４９
　 脱庚烷塔 １８５９３５􀆰 ５４ １８５９３５􀆰 ５４ １８５９３５􀆰 ５４ １８５９３５􀆰 ５４
　 小计 ２７４８４３􀆰 ０３ ２７４８４３􀆰 ０３ ２７４８４３􀆰 ０３ ２７４８４３􀆰 ０３
总计 １９３４２４０􀆰 ２６ １８７８８１９􀆰 ５９ １９１９２９６􀆰 ７８ １９０１７５８􀆰 ０５

节能效益 / (万元􀅰ａ－１) — ３４１５􀆰 ８４ ９２１􀆰 ９３ ２００１􀆰 ６４

根据工艺改进对能耗的定量分析ꎬ结合能源价

格ꎬ对节能带来的经济效益进行测算ꎬ测算公式

如下ꎮ
Ｐｒｏｆｉｔ ＝ ΔＥ × Ｒ × Ｐ × ８ ６００ ｈ / ａ

式中ꎬΔＥ 为能耗节省量ꎬＭＪ / ｈꎻＲ 为标油转换系数ꎬ
１ ｔ 标油＝ ４１ ８５８􀆰 ５２ ＭＪꎻＰ 为能源价格ꎬ３ ０００ 元 / ｔꎮ

计算结果表明ꎬ从 Ｃ１０１ 塔进行侧线采出可带

来经济效益 ３ ４１５􀆰 ８４ 万元 / ａꎬ远高于其他 ２ 个精馏

塔侧线采出方案ꎮ 因此ꎬ针对当前芳烃生产装置ꎬ可
以考虑从 Ｃ１０１ 塔的第 ９０ 块塔板抽出富含 ＯＸ 的重

质芳烃物料ꎬ进行分离后将 ＯＸ 送至异构化单元ꎬ显
著减少循环量ꎬ降低加工能耗ꎮ 本研究为芳烃节能

降耗提供了有益思路ꎬ适用于国内大部分芳烃生产

企业ꎮ

４　 总结

在芳烃市场竞争激烈的环境下ꎬ如何高效、低耗

生产是提升企业竞争力的关键所在ꎮ 本文中围绕节

能降耗需求ꎬ基于芳烃生产过程机理模型仿真ꎬ对芳

烃生产工艺进行改进ꎬ仿真结果如下ꎮ
(１)二甲苯精馏塔内设置侧线采出可抽取大量

不参与吸附分离过程的富含 ＯＸ 的重质芳烃ꎬ但侧

线采出的芳烃中含有大量的 Ｃ９ 及以上芳烃ꎮ
(２)通过约束限制和敏感度分析ꎬ发现不同塔

板上侧线采出 ＯＸ 量存在拐点ꎬ且拐点位置与精馏

塔操作方案相关ꎮ
(３)通过经济性分析ꎬ利用二甲苯塔侧线采出

方案可有效减少大循环量ꎬ同时减少了加工能耗ꎬ其
中以加工量最大的 Ｃ１０１ 侧线采出方案节能效益最

明显ꎬ经济效益也最大ꎬ为芳烃生产节能降耗提供了

有益思路ꎮ
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