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热模隔板塔分离三组分混合物的
模拟与控制研究
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摘要:以分离乙醇－正丙醇－正丁醇为研究物系ꎬ对热模隔板塔进行结构优化设计、经济分析以及节能分析ꎮ 同时选取液相
分配比和塔顶、侧线、塔釜的采出作为操作变量ꎬ设计了一种有效的控制策略ꎬ并对各个控制回路的 ＰＩＤ 参数进行整定ꎮ 通过
Ａｓｐｅｎ Ｄｙｎａｍｉｃ 平台进行大量的仿真实验研究ꎬ验证了所设计的控制结构以及控制器的可靠性ꎬ能够有效地抑制进料流量和组
成紊乱的干扰ꎬ实现最佳的分离效果ꎮ
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　 　 精馏是化工行业中最重要的一种分离过程ꎬ在
从原料到最终产品的生产过程中至少要经过 １ 个蒸

馏塔ꎬ约 ９５％的工业分离过程涉及蒸馏[１]ꎬ但精馏

过程单位能耗高、热效率低ꎬ根据 Ｇｏｕｙ Ｓｔｏｄｏｌａ 原

理[２]ꎬ精馏塔的热力学效率约为 １０％ꎮ 为减少这一

缺点ꎬ热模隔板塔技术实现了精馏过程的一个重大

技术突破[３－４]ꎮ 特别是对于沸点相近物系ꎬ使用热

模隔板塔可以节省高达 ２０％资本投资和高达 ３０％
的能源成本ꎬ此外该系统也可以用于共沸精馏、萃取

精馏、反应精馏等[５]ꎮ
热模隔板精馏塔内部设置了一垂直隔板ꎬ将精

馏塔主体分成预分馏塔和主塔 ２ 个部分ꎬ由于结构

的复杂性和不同控制回路之间强烈的耦合作用ꎬ使
得隔板塔很难被控制ꎮ Ｍｕｔａｌｉｂ 等提出了针对于 ３
组分产品分离控制的策略ꎻＷｏｌｆｆ 和 Ｓｋｏｇｅｓｔａｄ 针对

于优化运行后的 Ｐｅｔｌｙｕｋ 塔分离 ３ 组分混合物进行

了控制研究ꎻＳｅｒｒａ 等研究了设计因素和操作条件对

分隔壁精馏塔操作的影响ꎻＣｈｉｅｎ 等研究并设计了

用于共沸精馏的隔壁塔控制(ＡＤＷＣ)、萃取精馏隔

壁塔 ( ＥＤＷＣ ) 和 反 应 精 馏 隔 壁 塔 的 控 制

(ＲＤＷＣ) [６－７]ꎮ 本文中针对 ＤＷＣ 隔板塔的设计自

由度多、控制困难等问题ꎬ从 ＤＷＣ 的结构设计出

发ꎬ通过响应面优化法得到较佳的工艺操作条件ꎬ并
针对常规精馏工艺与热模隔板塔精馏工艺进行经济

分析ꎬ对比 ２ 种工艺的优劣ꎬ设计一种针对热模隔板

塔表现良好控制性能的控制结构ꎬ实现了较佳的混

合物的分离效果ꎮ

１　 ＤＷＣ 隔板塔精馏系统的设计

１􀆰 １　 模拟条件与模型

低碳醇通常指 Ｃ１ ~ Ｃ５ 醇类混合物ꎬ应用广泛ꎬ
不仅可作为优质动力燃料ꎬ同样可作为合成多种化
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工原料、燃油和聚合物的原料ꎬ同时合成气制低碳醇

有着很好的应用背景ꎮ 本文中以乙醇、正丙醇、正丁

醇为原料ꎬ利用化工流程模拟软件 Ａｓｐｅｎ 对物系的

分离进行模拟研究ꎬ选用 ＲＡＤＦＲＡＣ 单元模型计算ꎬ
假定进料中含有乙醇、正丙醇、正丁醇的质量比为

１ ∶３ ∶１ꎻ进料流量为 ３８０ ｋｇ / ｈ(相当于一个中试装置

的处理量)ꎻ塔顶乙醇的产品规格为 ９９􀆰 ５％(质量分

数ꎬ下同)ꎬ中间正丙醇的产品规格为 ９９􀆰 ５％ꎬ仅含

少量的其他醇类(０􀆰 ５％)ꎬ塔底具有 ９９􀆰 ５％的正丁

醇产品ꎻ冷凝器压力设置为 １０１􀆰 ３ ｋＰａꎬ假定塔板压

降为 ０􀆰 ６８ ｋＰａꎻ考虑在气相存有缔合现象ꎬ热力学方

程选用 Ｗｉｌｓｏｎ 方程计算液相组分活度系数ꎮ 模拟

计算流程设置如图 １ 所示ꎮ

(ａ)常规精馏序列

(ｂ)热模隔板塔系统

图 １　 组分混合物的分离方法

１􀆰 ２　 稳态设计与优化

分离工艺的设计与优化使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 过程模

拟器和 Ｄｅｓｉｇｎ Ｅｘｐｅｒｔ 响应面设计软件ꎮ 其中热耦合

ＤＷＣ 系统的结构见图 １(ｂ)ꎬ与传统的双塔流程相

比ꎬＤＷＣ 系统的自由度大大增加ꎬ需要确定的操作

变量大大增加ꎬ因此它的设计需要从简捷计算得到

一个估值再到严格的四塔模型计算ꎮ 优化是对严格

计算模拟结果寻优的过程ꎬ常规的精馏序列可以逐

塔进行优化ꎬ优化相对容易ꎻ热模隔板塔 ＤＷＣ 系统

影响因素众多ꎬ需要更先进的优化方法ꎬ响应面法是

一种考虑多因素的优化方法ꎬ在生物、医学和食品等

方面有着广泛的应用[８]ꎮ 结合 Ｄｅｓｉｇｎ Ｅｘｐｅｒｔ 响应

面设计软件中的 Ｂｏｘ－Ｂｅｈｎｋｅｎ 设计方法来对 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 模拟结果进行方差和回归分析ꎬ以获得全局最

优值ꎮ 在保证分离要求的前提下输入变量为进料位

置 ＮＦ、侧线采出位置 ＮＳ、液相分配比 βＬ 和气相分配

比 βＶ ４ 个水平因素ꎬ输出变量(即响应值)为热模隔

板塔的再沸器热负荷 ＱＲꎬ交互作用响应面图见

图 ２ꎮ 在计算模型中ꎬ因素 Ｃ、Ｄ、Ｅ、Ｄ、Ｅ 的二次项和

ＣＤ、ＤＥ 的交互项对 ｙ 的影响显著ꎬ其他值对响应值

均不够显著ꎬ但差别不多ꎮ 该模型的决定系数为

０􀆰 ９８６ ９ꎬ表明该模型高度显著且能充分体现各变量

以及交互作用与响应值的关系ꎻ变异系数 ＣＶ ＝
０􀆰 ６５％ꎬ表明模型的可靠性可以接受ꎻ综合各参数说

明使用该模型分析热模隔板塔具有可行性ꎮ

图 ２　 热模隔板塔能耗的交互作用响应面分析

１􀆰 ３　 ＤＷＣ 与常规精馏的结果对比

年度总费用(ＴＡＣ)包括年度投资成本和运营成

本ꎬ是作为评价常规精馏序列和 ＤＷＣ 结构经济可

行性的重要指标ꎬ基于上述分离要求并结合响应面

设计优化的结果来分析 ２ 种分离系统的优越性ꎮ 其

中 ＴＡＣ 计算如下:
ＴＡＣ ＝ ＴＩＣ / Ｐｔ ＋ ＴＯＣ

式中ꎬＴＩＣ 为总投资成本ꎻＰ ｔ 为静态投资回收期ꎻ
ＴＯＣ 为年总运营成本ꎮ

本次所考虑的设备主要是精馏塔以及相应的冷

凝器和再沸器ꎮ 选用的公用工程为:循环水(ＣＷꎬ
４􀆰 ４３ 美元 / ＧＪ)和低压蒸汽(ＬＰꎬ１３􀆰 ９１ 美元 / ＧＪ)ꎬ装
置使用年限为 １０ ａꎬ投资回收期为 ５ ａꎬ所有设备费

用的计算和经济分析都来自于 Ｌｕｙｂｅｎ[９]ꎮ 表 １ 给

出了常规精馏和隔板塔精馏分离 ３ 组分混合物的优

化后的设计结果与经济分析ꎬ从结果可以看出ꎬ热模

隔板塔精馏较常规精馏可以节省 ３３􀆰 ２７％的热公用
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工程和 ３１􀆰 ６７％的冷公用工程ꎻ在经济方面较常规

的精馏序列总投资成本增加 １３􀆰 ３４％ꎬ但可节省

３２􀆰 ６９％的年总运营成本ꎬ综合目标年度总费用

(ＴＡＣ)降低 １７􀆰 １７％ꎮ 因此ꎬ通过稳态模拟可以看出

热模隔板塔 ＤＷＣ 能够有效减少能量的消耗ꎮ
表 １　 常规精馏和隔板塔精馏的设计结果对比

　

常规精馏序列 隔板塔精馏序列

Ｃ１ Ｃ２
预分

馏塔段
主塔段

总板数 ３６ ２８ ３０ ５０

进料位置 １９ １７ １５ —

侧线采出位置 — — — ２５

互连位置 — — １ １５

进料中乙醇流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １􀆰 ６５０ ０􀆰 ０１３ １􀆰 ６５０

进料中正丙醇流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ３􀆰 ７９４ ３􀆰 ７８８ ３􀆰 ７９４

进料中正丁醇流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １􀆰 ０２５ １􀆰 ０２５ １􀆰 ０２５

产品质量分数 / ％ ９９􀆰 ５０ ９９􀆰 ５０

操作压力 / ｋＰａ １０１􀆰 ３ １０１􀆰 ３ １０１􀆰 ３

回流比 ４􀆰 ０９ １􀆰 ５２ ６􀆰 １１

塔径 / ｍ ０􀆰 ３０ ０􀆰 ３５ ０􀆰 ４０

板间距 / ｍ ０􀆰 ４ ０􀆰 ４５ ０􀆰 ５５

ＱＣ / ｋＷ ８５􀆰 ３３ １０１􀆰 ５３ １２７􀆰 ６７

ＱＲ / ｋＷ ８２􀆰 ９３ １０２􀆰 ０８ １２３􀆰 ４５

经济分析

　 总投资成本(ＴＩＣ) / １０６ 美元 ０􀆰 １９９８ ０􀆰 ２２６５

　 年总运营成本(ＴＯＣ) /

　 　 １０６ 美元􀅰ａ－１)

０􀆰 １３１０ ０􀆰 ０８８２

　 年总成本(ＴＡＣ) / １０６ 美元􀅰ａ－１) ０􀆰 １９７６ ０􀆰 １６３７

热模隔板塔精馏分离 ３ 组分的精馏过程如图 ３
所示ꎬ精馏曲线主要是考察分离过程的走向问题ꎬ从
而可以进一步了解热模隔板塔结构对整个精馏分离

过程的影响ꎬ三角相图中每个蒸馏区域中的所有精

馏曲线都具有相同的起点和终点ꎬ在这次模拟中可

以看到塔顶能够获得高纯度的乙醇产品ꎬ中间采出

　 　 　 　 　 　 　

图 ３　 热模隔板塔精馏分离 ３ 组分的精馏曲线

位置能够获得高纯度的正丙醇产品ꎬ而正丁醇也能

够达标从塔底排出ꎮ 相比于常规精馏序列ꎬ热模隔

板塔精馏过程可以避免中间组分的返混效应ꎬ从热

力学第二定律出来能够得到隔板塔热力学效率有所

提高ꎬ因此综合能耗指标降低、经济性增高ꎮ

２　 ＤＷＣ 隔板塔精馏系统的控制研究

２􀆰 １　 动态模拟的实现与控制结构的选择

以上述热模隔板塔的稳态模拟为基础ꎬ应用

Ａｓｐｅｎ Ｄｙｎａｍｉｃｓ 软件的压力驱动模拟热模隔板塔分

离 ３ 组分混合物的过程ꎬ寻求可行的最优控制方案ꎮ
采用“启发式方法”规定回流罐、塔釜能够保持 ５０％
的液位并提供 ５ ｍｉｎ 的液体停留时间ꎻ通过泵、阀门

的尺寸来保证合理的压力降ꎬ从而使系统能够满足

流动的变化ꎮ 这样就能够得到与实际生产工艺流程

相接近的动态模拟过程ꎮ
因为热模隔板塔 ＤＷＣ 是采用一个内部带有隔

板的单一塔体ꎬ本身具有许多的自由度ꎮ 但在稳态

设计和操作过程中ꎬ有 ４ 个变量是可以比较容易调

节的ꎬ分别为回流量 ＲＬ、塔釜汽化量 Ｖ、侧线采出量

Ｓ 和液相分配比 βＬꎬ将其作为操作变量ꎮ 因为精馏

过程中温度控制是一种较为直接的测量且控制方

案ꎬ能有效地用于组分的推理控制[１０]ꎬ所以通过建

立多回路温度－浓度控制结构对热模隔板塔 ＤＷＣ
进行研究ꎮ 广泛用于选择温度控制位置的技术是斜

率判据[１１]ꎬ需要绘制全塔的温度分布曲线ꎬ选择相

邻板间最大温度变化的位置ꎮ 另一种常用的方法是

基于灵敏度判据ꎬ寻找塔板温度与各个操作变量之

间的开环稳态增益ꎬ温度变化最大的塔板即为最

“灵敏”的ꎮ 因此在本研究中ꎬ按照斜率判据和灵敏

度判据标准ꎬ选择了热模隔板塔 ＤＷＣ 系统的温度

控制位置ꎮ 如图 ４ 所示提出了流量、压力、温度的控

制结构ꎬ塔的最高压力通过操纵冷凝器的移热速率

　 　 　 　 　 　 　

图 ４　 热模隔板塔的控制结构
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来控制ꎻ进料通过流量控制ꎻ根据传统精馏塔的控制

经验ꎬ当回流比大于 ３ 时ꎬ宜采用回流量代替塔顶采

出量来控制回流罐的液位[１２]ꎬ因此回流量通过回流

罐液位控制ꎻ塔顶采出量通过温度、回流比串级控

制ꎻ液相分配比通过浓度和温度串级控制ꎻ前馈 Ｓ / Ｆ
和流量串级控制侧线采出量ꎻ前馈 ＱＲ / Ｆ 和温度串

级控制再沸器热负荷ꎻ塔釜产品通过液位控制ꎮ
开环灵敏度分析中ꎬ通过再沸器的热负荷和回

流比在稳态基础上有微小( ＋０􀆰 １％)的增加ꎬ得到的

结果如图 ５ 所示ꎮ 选择主塔段第 ９ 块理论塔板温度

作为塔顶物流的控制点ꎻ第 ４３ 块理论塔板的位置对

再沸器的变化是最敏感的ꎬ通过前馈 ＱＲ / Ｆ 的比值

与 Ｔ４３ 串级控制ꎬ已被证明可以有效减少塔釜纯度

的瞬态偏差[３ꎬ６ꎬ１０]ꎻ当进料组成发生扰动时ꎬ若想保

证能耗最低ꎬ则液相分配比也必须发生改变ꎬ进料组

成变化时对预分馏塔温度的影响如图 ６ 所示ꎬ选取

预分馏塔 Ｔ２２ 与隔板上端浓度串级控制液相分配

比ꎻ侧线采出流量可以设置与回流液量呈比例ꎬ当太

多的正丙醇开始向塔底流动时ꎬ会降低 Ｔ４３ 的温度

从而使再沸器热量增多ꎬ这会产生更多的上升气体ꎬ
从而提高回流罐液位ꎬ同时 Ｓ / Ｒ 比例使得侧线流量

增加ꎬ移除更多的正丙醇产品ꎮ 总体控制方案如

图 ４ 所示ꎮ

(ａ)主塔段 (ｂ)预分馏塔段

图 ５　 热模隔板塔的开环灵敏度分析

１—＋５％ꎻ２—０ꎻ３—－５％

图 ６　 正丙醇浓度变化对预分馏塔温度的影响

２􀆰 ２　 热模隔板塔精馏系统动态模拟与分析

对于控制器的设计ꎬ压力控制器设置比例度 δ ＝
５％和积分时间 ＴＩ ＝ １２ ｍｉｎꎬ这在绝大多数精馏塔中

运行良好ꎻ液位控制采用比例度 δ＝ ５０％的比例控制

器实现ꎻ流量控制采用比例度 δ ＝ ２００％和积分时间

ＴＩ ＝ ０􀆰 ３ ｍｉｎ 的比例积分控制器实现ꎻ温度和浓度控

制器设置使用内部模型控制(ＩＭＣ)调整规则确定其

参数ꎬ执行输入变量中稳态值的 ２􀆰 ０％的阶跃变化

和开环动态响应然后计算所需参数ꎬ规定每个温度

控制器有 １ ｍｉｎ 的死时间ꎬ组分控制器有 ５ ｍｉｎ 的死

时间ꎮ 具体得到的控制器参数如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 热模隔板塔精馏系统的温度控制器参数

控制器 ＴＣ９ ＴＣ２２ ＴＣ４３ ＣＣ１０ ＬＣ１

受控变量 / ℃ Ｔ９ ＝

８１􀆰 ４４

Ｔ２２ ＝

９２􀆰 ４７

Ｔ４３ ＝

１１０􀆰 ６９

Ｃ１０ ＝

０􀆰 ００６８

Ｌ１ ＝

０􀆰 ５７５

操纵变量 ＸＤ βＬ ＱＲ βＬ Ｒ

变送器范围 / ℃ ４１􀆰 ４４~
１２１􀆰 ４４

５２􀆰 ４７~
１３２􀆰 ４７

７０􀆰 ６９~
１５０􀆰 ６９

０~
０􀆰 ０１２６

０~
１􀆰 １５

控制器输出范围 ０~
１５１􀆰 ５３
ｋｇ / ｈ

０~
０􀆰 ８９８５

０~
０􀆰 １５０４

０~
０􀆰 ８９８５

０~
１０１５􀆰 ２５
ｋｇ / ｈ

开环增益 / ％ ０􀆰 ５６ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ０８ ８􀆰 ５１ １５􀆰 ５８

时间常数 / ｍｉｎ ２􀆰 ２６ ３􀆰 ０２ １９􀆰 ３８ ４􀆰 ３１ １１􀆰 ４３

死时间 / ｍｉｎ １􀆰 ５２ １􀆰 ８８ １􀆰 ２１ ５􀆰 ３９ １􀆰 ０２

ＩＭＣ ｌａｍｂｄａ 值 / ｍｉｎ ０􀆰 ４５ ０􀆰 ７２ ２􀆰 ８７ １􀆰 ３５ ２􀆰 ２７

比例度 δ / ％ ４３􀆰 ７９ １９􀆰 ８９ ９􀆰 ３０ ７１４􀆰 ２８ ０􀆰 ３３５２

积分时间 ＴＩ / ｍｉｎ ３􀆰 ０３ ４􀆰 ４７ ２０􀆰 ４８ ７０􀆰 ００ １１􀆰 ８５

微分时间 ＴＤ / ｍｉｎ ０􀆰 ５７ ０􀆰 ９７ １􀆰 ０４ ０􀆰 ６５ ０􀆰 ４

生产上的波动主要是进料组成的紊乱和流量的

干扰ꎬ所以考虑 ０􀆰 ３ ｈ 时正丙醇从 ６０％到 ５５％的变

化和 ６０％到 ６５％的正丙醇变化ꎻ还考虑了 ０􀆰 ３ ｈ 时

进料流量发生±１０％的干扰ꎮ 图 ７ 和 ８ 显示了产品

纯度、灵敏板温度以及对应操纵变量的闭环动态模

拟响应曲线ꎮ 图 ７ 显示了热模隔板塔精馏系统在

０􀆰 ３ ｈ 时下±１０％进料流量干扰的结果ꎬ温度控制器

反应相对较快ꎬ组成控制器反应呈阻尼振荡趋势ꎬ产
品组成保持相当接近并符合产品要求ꎬ达到稳定状

态所需时间约 １ ｈꎻ在进料组成发生紊乱的情况下ꎬ
图 ８ 显示了系统设置的控制器能够合理处理干扰ꎬ
并且可以较快地恢复到设定值ꎬ还可以观察到热模

隔板塔中的乙醇、正丙醇、正丁醇的浓度基本上可以

保持不变(９９􀆰 ００％以上)ꎬ３ 组产品的纯度要求大约

在 １􀆰 ５ ｈ 内接近设定值ꎮ 总体而言ꎬ所设计的控制

策略面对进料组成、进料流量扰动表现出良好的动

态行为ꎬ可以有效地处理这种干扰ꎬ产品纯度偏差在

可接受范围内ꎮ 这些结果说明有着复杂结构的热模

隔板塔系统是可控的ꎬ该结构可以有效减少能量的

消耗ꎮ
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图 ７　 热模隔板塔系统进料流量扰动的

动态响应曲线

正丙醇质量分数 ５５％ꎻ􀪋正丙醇质量分数 ６５％

图 ８　 热模隔板塔系统进料组成紊乱的

动态响应曲线

３　 结论

(１)通过对 ３ 组分混合物的分离过程分别采用

常规精馏序列和热模隔板塔系统进行优化模拟ꎬ获
得了较优的操作参数ꎬ并通过比较可知一个中试规

模的 ＤＷＣ 结构比常规精馏序列能够有效减少

１７􀆰 １５％的年度总成本ꎮ
(２)基于分离乙醇、正丙醇、正丁醇 ３ 组分混合

物的热模隔板塔精馏系统ꎬ提出了一种能够保持产

品所需纯度的有效控制结构ꎬ且有良好的可控性ꎮ
应用内部模型控制(ＩＭＣ)调整规则进行 ＰＩＤ 参数的

整定ꎬ在 Ａｓｐｅｎ Ｄｙｎａｍｉｃ 平台上系统地分析该控制

策略的动态特性ꎬ产品纯度最大偏差为 ０􀆰 ００１６ꎮ 因

此ꎬ该控制策略应用于热模隔板塔系统能够有效地

处理进料流量和组成变化的干扰ꎬ最终结果表现

良好ꎮ
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３３９－３４６.

[１１] Ｌｕｙｂｅｎ Ｗ Ｌ.Ｅｖａｌｕａｔｉｏｎ ｏｆ ｃｒｉｔｅｒｉａ ｆｏｒ ｓｅｌｅｃｔｉｎｇ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ ｃｏｎｔｒｏｌ
ｔｒａｙｓ ｉｎ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｃｏｌｕｍｎｓ[ Ｊ] . Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｐｒｏｃｅｓｓ Ｃｏｎｔｒｏｌꎬ２００５ꎬ
１６(２)ꎬ１１５－１３４.

[１２] 李军ꎬ王纯正ꎬ孙兰义.隔壁塔用于苯、甲苯、二甲苯分离的控制

[Ｊ] .化工进展ꎬ２０１３ꎬ３２(４)ꎬ７５７－７６２.■
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