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Abstract: The development of new technologies for 
synthesizing xylene from methanol has great 
significance in China, as the coal-based chemical 
products have been redundant and homogeneous 
seriously. Due to the challenge of high energy 
consumption in the chemical separation process, a 
multi-objective optimization research was carried out 
in the separation of non-aromatic hydrocarbons, 
benzene, toluene and xylene mixture using Aspen Plus 
and Matlab software in this work. The traditional two-
column sequence separation process and the dividing 
wall column process had been simulated and optimized 
by NSGA-II algorithm respectively. Total annual cost 
(TAC), energy consumption per product flow rate 
(GEC), the productivity of benzene-toluene and the productivity of xylene were set as objective functions. The results 
showed that effect of the reflux ratio on TAC was critical. The two separation processes were compared based on the 
lowest TAC under the premise of satisfying the constraints. The results indicated that the lowest TAC, heat transfer cost 
and GEC of the dividing wall column process were reduced about 7.7%, 16.1% and 26.3% in comparison with the two-
column sequence process, respectively. It implied that the dividing wall column process would be the best sustainable 
process in xylene production with lower TAC and GEC. 
Key words: coal-based methanol; aromatization; multi-component distillation; dividing wall distillation; NSGA-II 

algorithm; multi-objective optimization 
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煤基甲醇芳构化分离过程多目标优化 
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2. 中国科学院过程工程研究所多相复杂系统国家重点实验室，离子液体清洁过程北京市重点实验室，北京 100190 

摘  要：国内煤化工产品普遍存在产能过剩和同质化严重的问题，开发以煤基甲醇合成二甲苯的新技术具有重大意义。针对煤

基甲醇合成二甲苯技术中面临分离过程能耗高的难题，本工作基于甲醇芳构化技术，利用 Aspen Plus 与 Matlab 的交互链接，对

非芳烃、苯、甲苯、二甲苯、三甲苯的分离过程开展了多目标优化研究。采用 NSGA-II 遗传算法，以苯甲苯收率、二甲苯收

率、年度总成本和能耗指标作为四个目标函数，分别针对传统双塔精馏序列工艺和分隔壁塔精馏工艺进行了多目标优化，发现

回流比对年度总成本的影响最明显。在满足约束条件的前提下，基于最低的年度总成本对两个分离工艺进行了比较。结果表明，

分隔壁塔工艺较双塔精馏序列工艺的最低年度总成本低 7.7%，换热器花费低 16.1%，能耗指标低 26.3%。分隔壁塔工艺成本低、

能耗低，具有环保、绿色、可持续性的优势。 

关键词：煤基甲醇；芳构化；多组分精馏；分隔壁塔；NSGA-II 遗传算法；多目标优化 

中图分类号：TQ460.6+4      文献标识码：A      文章编号：1009-606X(2021)01007112 

1 前 言   

二甲苯是一种重要的基础有机化工原料，被广泛应

用于化纤、合成树脂、塑料等生产领域[13]。近些年来，

随着我国聚酯行业的飞速发展，使国内二甲苯的需求量

迅速增长，但二甲苯发展速度落后于下游产品发展速

度，造成了我国二甲苯对外依存度逐年上升。2018 年我

国二甲苯进口量达到 1621 万吨。目前，二甲苯主要来

自石油路线，产能极易受国际原油市场限制。而国内煤

化工产能过剩，产品同质化严重，开发以煤基甲醇合成

二甲苯的新工艺路线既可以拓展我国二甲苯的原料来

源，也可以解决煤化工产品同质化严重的问题，具有重

要的研究价值。 
煤基甲醇合成二甲苯主要有甲醇甲苯烷基化和甲

醇芳构化两种技术，反应产物包括了非芳烃、苯、甲苯、

二甲苯和三甲苯等，组成复杂，采用传统精馏序列分离

产品能耗较高[4,5]，极大地限制了其产业化发展。多组分

精馏分离过程能耗高一直是化工行业面临的难题[69]。

分隔壁塔(Dividing Wall Column, DWC)[1012]作为一种新

型的能量耦合精馏塔，成为了系统集成和设备强化的前

沿研究热点[1317]。分隔壁塔采用一块隔板将精馏塔分为

上部公共精馏段、下部公共提馏段、精馏进料段和中间

侧线采出段四个部分，实现多组分的分离精制。研究结

果表明，分隔壁塔技术较传统精馏序列分离技术可降低

10%~60%的能耗及 10%~50%的设备投资[18,19]。 

由于分隔壁塔模型中具有非线性、高耦合性、非凸

等特性，使用流程模拟器内部集成的优化算法可能会陷

入局部最优解，而得不到全局最优。当前工程应用中，

大多数实际问题通常是在多个设计目标下寻找满足这

些目标的最佳设计方案的多目标优化问题。多目标优化

一方面可以充分发挥决策参与者作用，一方面更符合实

际需要，多目标优化工艺参数也是多组分精馏技术的研

究趋势[2022]，但流程模拟器内部集成的优化算法不能进

行多目标优化。研究者们通常使用数学软件与流程模拟

器集成解决多个目标函数的优化问题。黄小侨等[23]结合

Matlab 与 Aspen Plus，基于经济效益最大和 CO2排放量

最小为优化目标，以原油混炼比、加热炉热负荷、中段

回流量和塔底汽提蒸汽量为决策变量，利用 NAGA-II 遗
传算法对典型石油常减压分离过程进行了多目标优化

分析，发现经济效益和 CO2排放量呈正比。李军等[24]将

Aspen Plus, Matlab 和 NSGA-II 集成于一体，基于年总

花费和再沸器负荷为目标函数，选取了 8 个决策变量，

对隔壁塔进行了优化设计，结果表明预分馏塔板数、主

塔板数和进料位置存在一定的线性关系。Ma 等[25]用

Matlab 链接 Aspen Plus，以年度总成本为主要目标函数，

以塔板数、溶剂进料位置、原料进料位置、回流比、溶

剂流量和闪蒸罐操作压力为决策变量，分别对两种离子

液体萃取分离异丙醇(IPA)水共沸物工艺进行了多目标

优化分析，结果显示在溶剂回收阶段使用两个蒸发器的

年度总成本比使用一个蒸发器的年度总成本低 4.26%。
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You 等[26]集成了 Matlab 与 Aspen Plus，以年度总成本为

主要目标函数，选取了 17 个决策变量，优化了乙二醇

萃取精馏乙腈水共沸物过程，在满足约束的情况下，

萃取精馏的能耗和年度总成本均可降低 20%以上。Yang
等[27]通过内部遗传算法软件与 Aspen Plus 链接，以年度

总成本最小和 CO2 排放量最小为优化目标，选取了 11
个决策变量，采用遗传算法对双热耦合三元萃取精馏案

例进行优化，结果表明可节省 18.60%的年度总成本，减

少 20.22%的 CO2排放量。 
本工作以煤基甲醇芳构化技术获得的反应产物的

分离过程为研究对象，将 Aspen Plus 与 Matlab 相结合，

对反应产物中的非芳烃、苯、甲苯、二甲苯、三甲苯的

分离过程开展多目标优化研究工作。采用 NSGA-II 遗传

算法，以苯甲苯收率、二甲苯收率、年度总成本(TAC)
和能耗指标(GEC)四个变量为目标函数，针对选取的传

统双塔精馏序列工艺和分隔壁塔精馏工艺开展优化分

析，并基于最低的年度总成本对分离过程的两个工艺进

行比较。 

2  煤基甲醇芳构化分离过程模型建立 

2.1 双塔精馏序列工艺 

双塔精馏序列工艺如图 1 所示。本工作中进料物流

组成来源于芳构化反应后的三相分离器油相产物组成，

各组分流量见表 1，进料物流首先进入甲苯二甲苯分离

塔(T101)，精馏分离后，非芳烃、苯和甲苯由 T101 塔顶

采出，其他组分由 T101 塔釜流出送至二甲苯三甲苯分

离塔(T102)，二甲苯和三甲苯分别从 T102 塔顶和塔底

采出。T101 和 T102 采用 Radfrac 模型，计算过程选用

SRK 物性方法[28]。

 

图 1  双塔精馏序列工艺流程示意图 
Fig.1  Two-column sequence separation process flow sheet 

表 1  进料物流的组分 
Table 1  The components of the feed stream 

Component Flow rate/(kg/h) Component Flow rate/(kg/h) 
Methane 1.05 Heptene 328.26 
Ethylene 97.70 Heptane 226.25 
Ethane 10.52 Benzene 2067.76 

Propane 159.78 Toluene 13079.25 
Butene 1455.09 Ethylbenzene 991.30 
Butane 1271.86 O-xylene 463.13 
Pentene 2454.09 M-xylene 2393.97 
Pentane 134.94 P-xylene 16581.44 
Hexene 940.06 Trimethylbenzene 4383.25 
Hexane 700.31   

双塔精馏序列工艺中，经过自由度分析[24]，每个精

馏塔有 4 个操作参数，因此工艺中设定 8 个决策变量，

分别是 T101 进料板位置 NFeed1、T101 塔板数 NStage1、

T101 回流比 R1、T101 塔釜采出量 D1、T102 进料板位

Feed
T101 T102R1

NFeed2
NFeed1

R2

NStage2NStage1

D1 D2
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置 NFeed2、T102 塔板数 NStage2、T102 回流比 R2 和 T102
塔釜采出量 D2，8 个决策变量的变量类型和取值范围见

表 2。 

表 2  决策变量的变量类型和取值范围 
Table 2  Type and range of decision variables 

No. Decision variable Variable type Feasible region 
1 NFeed1 Integer [6,35] 
2 NStage1 Integer [20,40] 
3 R1 Real [0.01,4] 
4 D1 Real [223,233] 
5 NFeed2 Integer [6,35] 
6 NStage2 Integer [18,40] 
7 R2 Real [0.01,4] 
8 D2 Real [34,39] 

2.2 分隔壁塔工艺 

分隔壁塔工艺如图 2 所示。进料组成与传统双塔精

馏序列相同，物料进入分隔壁塔(T201)后，苯、甲苯以

及非芳烃由塔顶气相采出，二甲苯由侧线采出，三甲苯

由塔釜采出。分隔壁塔(T201)模型是由四个 Radfrac 模

型建立的四塔模型[29]，计算过程选用 SRK 物性方法[28]。 

 
图 2  分隔壁塔工艺流程示意图 

Fig.2  Dividing wall column process flow sheet 

分隔壁塔工艺中，经过自由度分析[24]共有 10 个操

作参数，分别为主塔塔板数 NStageM、副塔塔板数 NStageV、

进料板位置NFeed、液相分配位置NL、侧线采出位置NSide、

侧线采出量 DSide、塔底采出量 DBottom、液相分配量 DL、

气相分配量 DG和回流比 R。选取这 10 个操作参数作为

决策变量，其变量类型和取值范围见表 3。 

3  多目标优化过程 

3.1 多目标优化集成平台搭建 

多目标优化集成平台如图 3 所示，Aspen Plus 通过

输入的决策变量计算得到目标函数和约束条件所需数 

表 3  决策变量的变量类型和取值范围 
Table 3  Type and range of decision variables 

No. Decision variable Variable type Feasible region 
1 NStageM Integer [50,80] 
2 NStageV Integer [35,60] 
3 NSide Integer [10,50] 
4 NFeed Integer [10,50] 
5 NL Integer [4,15] 
6 R Real [0.01,4] 
7 DL Real [90,110] 
8 DG Real [580,610] 
9 DSide Real [170,210] 
10 DBottom Real [37,43] 

据；ActiveX 为 Matlab 与 Aspen Plus 之间连接的组件集

成协议；Matlab 中通过开发 NSGA-II 算法，将 Aspen 
Plus 中得到的目标函数和约束条件所需数据计算得出

新的决策变量，输入到 Aspen Plus 中。 
在本工作中，NSGA-II 算法的种群大小为 100，遗

传代数为 400，选择类型为二元锦标赛，交叉概率为 0.8，
变异方法为高斯变异，变异概率为 0.1。主机配置如下：

CPU 为 Threadripper 2990WX，64G 内存，Windows 10
操作系统。 

3.2 目标函数及约束条件 

3.2.1 年度总成本 
年度总成本(Total Annual Cost, TAC)是化工过程中

评价技术经济性的关键指标[30]，由操作成本和投资成本

组成(107 RMB/a)。目标函数模型如下： 

Capital costTAC= +Operating cost
Payback period

      (1) 

式中，操作成本(Operating Cost)为公用工程的消耗费用，

即冷凝器的循环水和再沸器的蒸汽等的能源成本，循环

水和蒸汽单价见表 4[26]；投资成本(Capital Cost)是塔壳、

塔板和换热器等的总费用，如式(2)~(5) [31]所示： 

0 6096
0 85

NH .
.

                (2) 

1 066 0 802Shell cost 22688 6 . .. D H           (3) 

1 55Tray cost 1426 0 .. D H             (4) 
0 65

Heat transfer cost 9367 8
.Q.

u T
    

      (5) 

式中，H 为塔高(m)，N 为塔板数，D 为塔径(m)，由 Aspen 
Plus 计算得出，Q 为冷凝器或再沸器热负荷(kW)，u 为

传热系数[kW/(K·m2)]，冷凝器的传热系数为 0.852，再

沸器的传热系数为 0.568[31]，T 为换热温差(K)。 

Feed

T201 

R 

N L 

NFeed 

N Stage V
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D Side 
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图 3  多目标优化流程图 

Fig.3  Flowchart of the multi-objective optimization 

表 4  公用工程经济参数 
Table 4  Economic data for utilities 

Item Temperature/K Price/(RMB/GJ) 
Low pressure steam (0.5 MPa) 433 54.8 

Middle pressure steam (1.0 MPa) 457 58.4 
High pressure steam (1.5 MPa) 527 70.1 

Cooling water (0.1 MPa) 303 2.0 

本 工 作 以 三 年 时 间 为 投 资 回 收 期 (Payback 
Period)[25]，每年 7200 h 的运行时间开展技术经济性评

估。 

3.2.2 能耗指标 
能耗指标 (Energy Consumption per Product Flow 

Rate, GEC)为每单位产品所消耗的能量(kJ/kg)，用于评

估能量消耗量[27]。为更准确地表达工艺的能耗大小，该

指标中针对再沸器、冷凝器的热负荷的数值增加了相应

权重[26]，其函数形式如下： 

1 1 2 2 3 3 CGEC CM W M W M W m W
F

  
       (6) 

式中，权重 M 为不同压力下的蒸汽价格与低压蒸汽价

格的比值(见表 5)，其下标 1, 2, 3 分别表示低压、中压

和高压；权重 mC为冷源和热源价格的比例(见表 5)[27]，

W 为再沸器或冷凝器的热负荷(kW)，F 为产品质量流量

(kg/s)，在本工作中仅考虑了关键产品二甲苯的流量。 
 
 

表 5  流程公用工程权重 
Table 5   The weights of process utilities 

Item Value 
M1 1.000 
M2 1.065 
M3 1.280 
mC 0.036 

3.2.3 收率 
收率 η(%)指生产过程中最后作为产品被收集的量，

其函数形式如下： 

product product

feed feed

F C
=

F C
                 (7) 

式中，F 为流股流量，C 为产品浓度。通过对甲醇芳构

化后三相分离器油相产物进行分析，发现进料物流中主

要含非芳烃、苯、甲苯、二甲苯、三甲苯，因苯、甲苯

可以循环回反应器继续参与反应，其分离收率影响过程

的经济性，因此苯、甲苯作为关键组分，选择苯甲苯的

总收率作为一个目标函数，二甲苯为该工艺路线的产

品，因此二甲苯作为关键组分，选择混合二甲苯的总收

率作为一个目标函数。 

3.2.4 优化问题设置 
本工作对甲醇芳构化分离过程中的决策变量进行

多目标优化。其中约束条件为苯–甲苯的产品浓度不低

于 65.0wt%，二甲苯的产品浓度不低于 97.0wt%，目标 
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函数为最小的 TAC 和 GEC，最大的苯–二甲苯产品收率

ηBenzene–toluene(%)和二甲苯收率 ηXylene(%)。 
目标函数和约束条件如下所示： 

Benzene toluene

Xylene

Benzene toluene

Xylene

minTAC
minGEC
max
max

0 65
0 97

s.t. x .
x .















≥

≥               (8) 

4  结果与讨论 

4.1 双塔精馏序列工艺优化结果 

4.1.1 双塔精馏序列工艺决策变量的 Pareto 前沿 
图 4 为双塔精馏序列工艺 TAC、ηBenzene–toluene 和

ηXylene 的 Pareto 解分布图，从图中可以看出，随收率降

低，TAC 降低；当两个收率接近 1 时，TAC 达到最大

值；由于收率与塔板数、进料位置、回流比和采出量会

通过投资成本或操作成本影响 TAC，在多目标优化过程

中，会通过降低 T101 塔或 T102 塔的费用以降低 TAC，
但此操作会影响对应产品的收率，使产品收率降低，因

此苯–甲苯收率和二甲苯收率之间存在明显的竞争关

系。二甲苯收率接近 1 时的 TAC 明显高于苯–甲苯收率

接近 1 的 TAC，分析原因是在满足约束的情况下，提高

苯–甲苯收率可以不考虑 T102 塔的影响，而提高二甲苯

收率则需要同时考虑两个塔的操作，尤其是较低的苯–
甲苯收率会影响 T102 塔顶采出的二甲苯浓度，进而导

致 T102 塔费用增加。 
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图 4  双塔精馏序列工艺 TAC, ηBenzene–toluene和 ηXylene的 

Pareto 解分布 
Fig.4  Pareto front of two-column sequence separation process, 

TAC versus ηBenzene–toluene and ηXylene 

图 5 为双塔精馏序列工艺 TAC 和 GEC 的 Pareto 解

分布，从图中可以看出，TAC 随 GEC 的增加而增加，

表明 GEC 和 TAC 趋势是一致的，原因是 GEC 增大主

要受回流比增大的影响，进而引起塔尺寸及再沸器负荷

的增加，导致 TAC 值的增大。 
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图 5  双塔精馏序列工艺 TAC 和 GEC 的 Pareto 解分布 

Fig.5  Pareto front of two-column sequence separation process, 
TAC and GEC 

图 6 为 D1随 NFeed1的变化分布，由图中 T101 进料

板位置 NFeed1和塔釜采出量 D1之间的关系可以看出，在

满足约束条件的情况下，随进料板位置 NFeed1 的下移，

塔釜采出量 D1增加，原因是进料板位置 NFeed1靠近塔釜

不利于提高苯–甲苯浓度，导致塔釜采出量 D1增加。 
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图 6  D1随 NFeed1的变化分布 

Fig.6  The relationship between D1 and NFeed1 

图 7 为 R2 随 NFeed2 的变化分布，由图中 T102 进料

板位置NFeed2和回流比 R2之间的关系可以看出随进料板

NFeed2 逐渐靠近塔釜，回流比 R2 减小，表明精馏段的增

加提高了二甲苯浓度，在满足约束条件的前提下，要保

证 TAC 最小，回流比 R2减小。 
图 8 为各关键决策变量对 TAC 的影响，由图 8(a)  
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图 7  R2随 NFeed2的变化分布 

Fig.7  The relationship between R2 and NFeed2 

可以看出，TAC 随 T101 进料板位置 NFeed1 下移而先减

小后增大，原因是进料板位置在第 16 块板时，即可满

足两个约束条件，之后 T101 的进料板位置 NFeed1 的变

化不利于苯–甲苯或二甲苯浓度的升高，使 T101或 T102
的回流比 R1 和 R2 增大，进而导致塔尺寸增大和再沸器

负荷升高，造成 TAC 值变大。由图 8(b)和 8(d)也可以看

出 T101 回流比 R1的增加和 T102 回流比 R2的增大会引

起塔尺寸增大和再沸器负荷升高，导致 TAC 增大。由

图 8(c)可以看出随 T102 进料板位置 NFeed2下移，TAC 值

降低，原因是根据图 7 可知，T102 进料板位置 NFeed2的

下移，使 T102 回流比 R2减小，引起 TAC 的降低。 
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图 8  各关键决策变量对 TAC 的影响 

Fig.8  Effects of key manipulated parameters on TAC 

4.1.2 双塔精馏序列工艺优化结果讨论 
以最低的TAC和GEC、最高的 ηBenzene–toluene和 ηXylene

选择了四组 Pareto 前沿，分别命名为案例 1(Case 1)、案

例 2(Case 2)、案例 3(Case 3)和案例 4(Case 4)。决策变量

见表 6。其中，案例 1 与案例 2 对比可知，案例 1 中 TAC
最低，其数值为 1.963×107 RMB/a，案例 2 中 GEC 最

低，其数值为 2014.69 kJ/kg，两个案例的 TAC 和 GEC
差别很小，表明了 TAC 和 GEC 的趋势一致，同时对比

回流比 R1 和 R2 的值表明选择最小的回流比并不会得到

最小 GEC 值。案例 3 和案例 4 的对比结果显示，T102
的决策变量对苯–甲苯收率的影响较小，但两案例中

T102 回流比 R2 分别为 0.938 和 4，使两个案例的 TAC
值呈显著差距。案例 1 和案例 2 的 T101 回流比 R1小于

案例 3 和案例 4，案例 1、案例 2 和案例 3 的 T201 回流

比 R2小于案例 4，更大的回流比意味着更高的操作费用

和投资成本，故案例 3 和案例 4 的 TAC 和 GEC 远大于
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前两个案例。

表 6  双塔精馏序列工艺优化结果 
Table 6  Optimization results of two-column sequence separation process 

Item Case 1 Case 2 Case 3 Case 4 
NFeed1 16 19 6 34 
NStage1 40 40 40 40 

R1 0.810 0.825 2.912 3.843 
D1/(kmol/h) 226.586 228.084 225.453 232.511 

NFeed2 13 14 9 6 
NStage2 30 37 29 40 

R2 0.871 0.878 0.938 4 
D2/(kmol/h) 36.361 34 34 34 

TAC/(107 RMB/a) 1.963 2.050 2.976 4.426 
GEC/(kJ/kg) 2035.97 2014.69 3245.74 4765.58 
ηBenzene–toluene 0.999 0.998 1 0.978 
ηXylene 0.962 0.981 0.969 1 

Note: TAC is total annual cost. GEC is the energy consumption per product flow rate.

4.2 分隔壁塔工艺优化结果 

4.2.1 分隔壁塔工艺决策变量的 Pareto 前沿 
图 9 为分隔壁塔工艺 TAC, ηBenzene–toluene 和 ηXylene的

Pareto 解分布。可以看出，随收率降低，TAC 降低；当

两个收率均接近 1 时，TAC 达最大值；且苯–甲苯收率

和二甲苯收率存在竞争关系。 
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图 9  分隔壁塔工艺 TAC, ηBenzene–toluene 和 ηXylene的 

Pareto 解分布 
Fig.9  Pareto front of dividing wall column process, TAC versus 

ηBenzene–toluene and ηXylene 

图 10 为分隔壁塔工艺 TAC 和 GEC 的 Pareto 解分

布。可以看出，TAC 随 GEC 增加而增加，GEC 和 TAC
的变化趋势一致，与双塔精馏序列工艺相似。二甲苯收

率接近 1 时的 TAC 与苯–甲苯收率接近 1 的 TAC 基本

相同，这是由于分隔壁塔工艺为单塔操作，两种产品收

率和 TAC 值均直接受塔 T201 的决策变量影响。 
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图 10  分隔壁塔工艺 TAC 和 GEC 的 Pareto 解分布 

Fig.10  Pareto front of dividing wall column process, TAC and 
GEC 

图 11 为 DG 和 DSide 随各决策变量的变化分布。由

图 11(a)和 11(b)中气相分配量 DG 和侧线采出量 DSide 与

主塔塔板数 NStageM 之间的关系，可以看出随主塔板数

NStageM 增加，气相分配量 DG 减少，侧线采出量 DSide 增

加，原因是主塔板数增加有利于提高苯–甲苯和二甲苯

浓度，因此在满足约束条件的情况下，可适当减少气相

分配量采出量 DG和增加侧线采出量 DSide以降低主塔塔

径，使工艺 TAC 值最小。图 11(c)为气相分配量 DG 与

副塔塔板数 NStageV之间的关系。可以看出，随副塔塔板

数 NStageV 增加，气相分配量 DG 减少，原因同样是副塔

塔板数 NStageV 增加对苯–甲苯浓度的提高有促进作用。

图 11(d)为侧线采出量 DSide与进料板位置 NFeed之间的关

系，可以看出随进料板位置 NFeed靠近塔釜，侧线采出量

DSide减少，表明在相同约束条件下，进料板位置 NFeed的

下移不利于提高苯–甲苯和二甲苯浓度的提高，使侧线

采出量降低以确保满足约束条件。 
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图 11  DG 和 DSide随各决策变量的变化分布 

Fig.11  The relationship between DG and DSide versus NStageM, NStageV, NFeed 
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图 12  各关键决策变量对 TAC 的影响 

Fig.12  Effects of key manipulated parameters on TAC 
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图 12 为各关键决策变量对 TAC 的影响。由图 12(a)
可以看出，TAC 随进料板位置 NFeed 逐渐靠近塔釜呈先

减小后增大的趋势，进料板位置在第 33 块板时，即可

满足两个约束条件，之后进料板位置 NFeed 的变化不利

于苯–甲苯、二甲苯浓度的提升，在确保产品质量约束条

件下，回流比或塔板数进一步增加，会导致 TAC 值增

大。由图 12(b)可以看出，回流比 R 的增大会引起塔尺

寸增大和再沸器负荷增大，进而可导致 TAC 增大。由

图 12(c)中 TAC 随液相分配量 DL 增大呈先减小后增大

的趋势，分析原因可能是当液相分配量 DL 小于 103.6
时，DL 的增大可提高苯–甲苯浓度，在较低回流比的条

件下即可满足约束条件，使 TAC 值降低；但当液相分

配量 DL大于 103.6 时，随 DL增大，副塔直径增大，导

致 TAC 有所回升。 

4.2.2 分隔壁塔工艺优化结果讨论 

与双塔精馏序列工艺相同，基于最低的 TAC、最低

的 GEC、最高的 ηBenzene–toluene 和最高的 ηXylene 选择了四

组 Pareto 前沿分别命名为案例 1(Case 1)、案例 2(Case 
2)、案例 3(Case 3)和案例 4(Case 4)。其决策变量见表 7，
案例 1 中 TAC 最低，其数值为 1.811×107 RMB/a，案例

2 为 GEC 最低，其数值为 1473.5 kJ/kg，案例 2 因具有

较高的主塔塔板数 NStageM，使案例 2 的 TAC 值也相对

较高；案例 3 和案例 4 的对比结果中可以看出，塔底采

出量 DBottom 对收率的影响较小，而侧线采出量 DSide 对

收率有较大的影响。案例 1 和 2 的回流比小于案例 3 和

4，回流比对操作成本和投资成本的影响较大，故案例 3
和 4 的 TAC 和 GEC 大于案例 1 和 2，TAC 和 GEC 趋

势是一致的，但在案例 1 和 2 与案例 3 和 4 的对比中可

以发现，更高的 GEC 值并不代表更大的 TAC 值，因此

TAC 和 GEC 的趋势又不完全一致。 
 

表 7  分隔壁塔工艺优化结果 
Table 7  Optimization results of dividing wall column process 

Item Case 1 Case 2 Case 3 Case 4 
NStageM 72 76 72 71 
NStageV 47 49 50 50 
NSide 32 33 34 22 
NFeed 33 31 26 20 
NL 11 11 12 9 
R 1.179 1.123 1.854 2.053 

DL/(kmol/h) 103.640 103.629 106.050 104.191 
DG/(kmol/h) 602.498 601.365 600.365 603.987 

DSide/(kmol/h) 192.085 192.085 188.731 198.858 
DBottom/(kmol/h) 39.337 37.830 37.163 37.083 

TAC/(107 RMB/a) 1.811 1.924 2.318 2.361 
GEC/(kJ/kg) 1497.82 1473.5 1939.57 1887.52 
ηBenzene–toluene 0.984 0.993 1 0.962 
ηXylene 0.972 0.973 0.979 1 

表 8  双塔精馏序列工艺和分隔壁塔工艺对比 
Table 8  Comparison of two-column sequence separation process and dividing wall column process 

Item Two-column sequence process DWC process Deviation/% 
Column cost/(107 RMB/a) 1.079 1.845 –71.0 

Heat transfer cost/(105 RMB/a) 1.730 1.452 16.1 
Energy cost/(107 RMB/a) 1.597 1.191 25.4 

TAC/(107 RMB/a) 1.962 1.811 7.7 
GEC/(kJ/kg) 2035.965 1500.817 26.3 
ηBenzene–toluene 1 0.984 –1.6 
ηXylene 0.962 0.972 1.0 

4.3 双塔精馏序列工艺和分隔壁塔工艺对比 
基于最低的 TAC 对两个甲醇芳构化分离过程的工

艺过程参数进行对比，如表 8 所示。结果显示，分隔壁

塔工艺较双塔精馏序列工艺的 TAC 低 7.7%，因此分隔

壁塔工艺具有更好的经济性。分隔壁塔工艺中因具有较

多的塔板数(NStageM=72)、较大的回流比(R=1.179)，使分
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隔壁塔工艺较双塔精馏序列工艺的塔设备费用高出

71%。由于分隔壁塔工艺中只有一个再沸器和一个冷凝

器，使分隔壁塔工艺较双塔精馏序列工艺的换热器费用

低 16.1%，分离过程的热耦合使分隔壁塔工艺的 GEC 值

比双塔精馏序列工艺低 26.3%，表明分隔壁塔工艺具有

更少的温室气体排放量，更具环境友好性。 

5  结 论 
本工作通过 Matlab 与 Aspen 的联用，以 TAC, GEC, 

ηBenzene–toluene 和 ηXylene 作为目标函数，以苯–甲苯的浓度

和二甲苯的浓度作为约束条件，优化了煤基甲醇芳构化

的两种分离工艺，得到以下结论： 
(1) 在 Matlab 平台上开发了遗传算法程序，对于两

个工艺采用了不同的决策变量进行了多目标优化，为不

同目标的工业生产提供最佳的工艺参数。 
(2) 根据 Pareto 解分布可知，回流比对 TAC 的影响

较明显。 
(3) 分隔壁塔工艺较双塔精馏序列工艺的最低TAC

低 7.7%，GEC 值低 26.3%，表明分隔壁塔工艺具有更

好的经济性、更低的能耗及更好的可持续发展性。 
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