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摘要:以炼厂气体分馏装置丙烯精馏为例ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建立差压热耦合精馏稳态模拟ꎬ在此基础上运用 Ａｓｐｅｎ
Ｄｙｎａｍｉｃｓ 对 ＲＲ－ＢＲ 控制方案和 Ｄ－Ｂ 控制方案的动态特性进行研究ꎬ并与常规精馏进行比较ꎮ 结果表明ꎬ该系统没有因为热耦
技术的引入而使其对抗进料量和组成干扰的动态性能变差ꎬＲＲ－ＢＲ 控制方案控制质量要优于 Ｄ－Ｂ 控制方案ꎬ主换热器的换热
负荷和换热面积是差压热耦合精馏系统关键ꎮ

关键词:控制ꎻ动态仿真ꎻ计算机模拟ꎻ丙烯 / 丙烷ꎻ差压热耦合
中图分类号:ＴＱ０２８.１　 文献标志码:Ａ　 文章编号:０２５３－４３２０(２０１８)０３－０２２３－０６
ＤＯＩ:１０.１６６０６ / ｊ.ｃｎｋｉ.ｉｓｓｎ ０２５３－４３２０.２０１８.０３.０５０　

Ｄｙｎａｍｉｃ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ａｎｄ ｃｏｎｔｒｏｌ ｏｆ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔｉａｌ ｐｒｅｓｓｕｒｅ ｔｈｅｒｍａｌｌｙ
ｃｏｕｐｌｅｄ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｉｎ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｏｆ ｐｒｏｐｙｌｅｎｅ￣ｐｒｏｐａｎｅ ｍｉｘｔｕｒｅ

ＺＨＡＯ Ｊｉａｎ￣ｚｈａｎｇ１ꎬ２ꎬ ＤＥＮＧ Ｊｉａｎ￣ｊｕｎ１∗

(１.Ｓｃｈｏｏｌ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ ａｎｄ Ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙꎬ Ｃｈｉｎａ Ｕｎｉｖｅｒｓｉｔｙ ｏｆ Ｍｉｎｉｎｇ ａｎｄ Ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙꎬ Ｘｕｚｈｏｕ ２２１１１６ꎬ Ｃｈｉｎａꎻ
２.Ｄｅｐａｒｔｍｅｎｔ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ ａｎｄ Ｅｎｖｉｒｏｎｍｅｎｔａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇꎬ Ｘｉｎｊｉａｎｇ Ｉｎｓｔｉｔｕｔｅ ｏｆ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇꎬ Ｕｒｕｍｑｉ ８３００９１ꎬ Ｃｈｉｎａ)

Ａｂｓｔｒａｃｔ: Ｔａｋｉｎｇ ｔｈｅ ｐｒｏｐｙｌｅｎｅ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｉｎ ｇａｓ ｆｒａｃｔｉｏｎａｔｉｏｎ ｆａｃｉｌｉｔｙ ｏｆ ｒｅｆｉｎｅｒｙ ａｓ ｅｘａｍｐｌｅꎬ ａ ｓｔｅａｄｙ￣ｓｔａｔｅ
ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ｏｆ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔｉａｌ ｐｒｅｓｓｕｒｅ ｔｈｅｒｍａｌｌｙ ｃｏｕｐｌｅｄ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｉｓ ｂｕｉｌｔ ｕｐ ｂｙ ｕｓｉｎｇ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ.Ｂａｓｅｄ ｏｎ ｔｈｅ ｓｔｅａｄｙ￣ｓｔａｔｅ
ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎꎬｔｈｅ ｄｙｎａｍｉｃ ｃｈａｒａｃｔｅｒｉｓｔｉｃｓ ｏｆ ｔｈｅ ＲＲ￣ＢＲ ｃｏｎｔｒｏｌ ａｎｄ Ｄ￣Ｂ ｃｏｎｔｒｏｌ ｓｃｈｅｍｅｓ ａｒｅ ｓｔｕｄｉｅｄ ｂｙ ｕｓｉｎｇ Ａｓｐｅｎ
Ｄｙｎａｍｉｃｓꎬａｎｄ ａｒｅ ｃｏｍｐａｒｅｄ ｗｉｔｈ ｃｏｎｖｅｎｔｉｏｎａｌ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ. Ｉｔ ｉｓ ｆｏｕｎｄ ｔｈａｔ ｔｈｅ ｄｙｎａｍｉｃ ｐｅｒｆｏｒｍａｎｃｅｓ ｒｅｓｉｓｔｉｎｇ ｔｈｅ
ｄｉｓｔｕｒｂａｎｃｅｓ ｏｆ ｔｈｅ ｆｅｅｄ ｆｌｏｗ ｒａｔｅ ａｎｄ ｃｏｍｐｏｓｉｔｉｏｎ ｄｏ ｎｏｔ ｇｅｔ ｗｅａｋ ｗｉｔｈ ａｄｄｉｔｉｏｎ ｏｆ ｔｈｅ ｔｈｅｒｍａｌｌｙ ｃｏｕｐｌｅｄ ｓｙｓｔｅｍ.Ｔｈｅ
ｃｏｎｔｒｏｌ ｑｕａｌｉｔｙ ｂｙ ＲＲ￣ＢＲ ｃｏｎｔｒｏｌ ｓｃｈｅｍｅ ｉｓ ｂｅｔｔｅｒ ｔｈａｎ ｔｈａｔ ｂｙ Ｄ￣Ｂ ｃｏｎｔｒｏｌ ｓｃｈｅｍｅ.Ｔｈｅ ｈｅａｔ ｔｒａｎｓｆｅｒ ｌｏａｄ ａｎｄ ａｒｅａ ｏｆ ｔｈｅ
ｍａｉｎ ｈｅａｔ ｅｘｃｈａｎｇｅｒ ａｒｅ ｔｈｅ ｋｅｙ ｆａｃｔｏｒｓ ｆｏｒ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔｉａｌ ｐｒｅｓｓｕｒｅ ｔｈｅｒｍａｌｌｙ ｃｏｕｐｌｅｄ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ.

Ｋｅｙ ｗｏｒｄｓ: ｃｏｎｔｒｏｌꎻ ｄｙｎａｍｉｃ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎꎻ ｃｏｍｐｕｔｅｒ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎꎻ ｐｒｏｐｙｌｅｎｅ￣ｐｒｏｐａｎｅꎻ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔｉａｌ ｐｒｅｓｓｕｒｅ ｔｈｅｒｍａｌｌｙ
ｃｏｕｐｌｅｄ

　 收稿日期:２０１７－０９－１９ꎻ修回日期:２０１８－０１－０７
　 作者简介:赵建章(１９８２－)ꎬ男ꎬ硕士生ꎬ讲师ꎬ研究方向为过程模拟、优化及控制ꎬ５４３９２１３９７＠ ｑｑ.ｃｏｍꎻ邓建军(１９７３－)ꎬ男ꎬ博士ꎬ副教授ꎬ从事矿

物加工工程理论与工程设计、过程模拟与优化控制方面的教学与研究工作ꎬ通讯联系人ꎬｄｊｊｌｃ＠ ｃｕｍｔ.ｅｄｕ.ｃｎꎮ

　 　 丙烯作为一种重要的有机化工原料ꎬ其需求呈

逐年上升趋势ꎬ其生产主要来自蒸汽裂解装置生产

乙烯联产品和炼厂气副产品中得到[１－２]ꎮ 近年来ꎬ
丙烷脱轻和煤制烯烃(包含甲醇制烯烃)在丙烯生

产中比重逐渐加大ꎬ但受石油和丙烷的价格影响

较大[３]ꎮ
无论何种工业化技术路线ꎬ都是通过精馏方式

分离丙烯－丙烷ꎮ 而丙烯－丙烷属于低相对挥发度

物系ꎬ低相对挥发度物系的精馏塔一般都具有以下

特点:高回流比(一般回流比大于 １０)ꎬ塔板数较多

(一般大于 １００ 块)ꎬ塔内温度分布梯度较小(只能

采用直接组分控制)及较长的时间常数(动态响应

较缓慢)ꎮ 这些特点使其控制系统设计变得困

难[４－５]ꎮ Ｗｉｌｌｉａｍ Ｌ.Ｌｕｙｂｅｎ、Ｆ.Ｇ.Ｓｈｉｎｓｋｅｙ 基本解决了

这个问题[４－６]ꎮ 近年智能控制也应用于丙烯精馏

塔ꎬ取得了一定的效果ꎬ但系统都需要大量的数据

样本[７－８]ꎮ
低相对挥发度物系的精馏塔的高回流比就意味

着高能耗ꎮ 为降低丙烯精馏塔的能耗ꎬ把热泵精馏、
差压热耦合精馏等热耦合技术引入到丙烯 /丙烷精

馏系统中[９－１１]ꎮ 虽然热耦合技术使得丙烯精馏能耗

大幅度降低ꎬ但是也使精馏系统变得复杂ꎬ塔顶冷凝

和塔底再沸耦合更严重ꎬ对控制系统提出了更高的

要求ꎮ
以炼厂气体分馏装置丙烯精馏为例ꎬ 利用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建立差压热耦合精馏稳态模拟ꎬ在此基

础上运用 Ａｓｐｅｎ Ｄｙｎａｍｉｃｓ 对不同控制方案的动态特

性进行研究ꎬ并与常规精馏进行比较ꎬ考察热耦技术

的引入对丙烯精馏系统动态性能的影响ꎬ为控制系

统的设计提供指导ꎮ

１　 稳态模拟

选用 ＲＫ－ＳＯＡＶＥ 计算气液平衡[１０]ꎬ塔顶压力

取 １􀆰 ７ ＭＰａꎬ塔板数为 ２００(用单塔模拟ꎬ与双塔差

异不大)ꎬ进料中丙烯含量为 ０􀆰 ７４(ｋｇ / ｋｇ)ꎬ塔顶产

品中丙烯质量分数要求不低于 ９９􀆰 ６％ꎬ塔底产品中
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丙烯质量分数要求不高于 ４􀆰 ５％ꎮ 选用 Ｒａｄ Ｆｒａｃ 模

型进行常规精馏模拟ꎬ并用设计和规定、敏感性分析

进行回流比、采出比和进料板优化ꎮ
利用常规精馏的模拟结果ꎬ采用一种新型的差

压热耦合精馏技术[９]ꎬ在进料板处把精馏塔分成常

规精馏和降压提馏 ２ 个塔ꎮ 高压塔压力保持不变ꎬ
低压塔压力取 １􀆰 １ ＭＰａꎬ实现高压塔塔顶蒸汽冷凝

和低压塔再沸热量耦合ꎬ并增加辅助冷凝器ꎮ 低压

塔塔顶蒸汽经压缩机进入高压塔塔底ꎬ高压塔塔底

物料经泵送入低压塔塔顶ꎬ进料为低压塔的塔顶ꎮ
模拟结果如表 １、表 ２ 所示ꎮ

表 １　 主要能量消耗

设备名称
常规精馏能量

消耗 / ｋＷ
差压热耦合精馏

能量消耗 / ｋＷ

塔顶冷凝器 －１７１６３􀆰 ５１ —

塔底再沸器 １７１４０􀆰 １６ —

主换热器　 — １４７６６􀆰 ５８(匹配换热)

辅助冷凝器 — －２４７３􀆰 ２３

压缩机　 　 — １９０１􀆰 ７８

表 ２　 主要操作参数

　 　 参数 常规精馏 差压热耦合精馏

回流比 １５􀆰 ３８ １４􀆰 ７５

再沸比 ４８􀆰 ３５ ３６􀆰 ２７

塔顶温度 / ℃ ４０􀆰 ９３ 高压塔　 　 ４１􀆰 ３６

　 　 低压塔　 　 ２４􀆰 ３６

塔底温度 / ℃ ５２􀆰 ０８ 高压塔　 　 ４５􀆰 ３１

　 　 低压塔　 　 ３１􀆰 ４３

２　 控制系统设计

对于精馏系统来说ꎬ可以认为是一个 ５ 个输入

变量和 ５ 个输出变量的复杂多变量关联系统ꎬ如
图 １ 所示[６ꎬ１２]ꎮ 正确的反馈控制系统设计方案应该

在选择最灵敏的控制变量与被控制变量配对的同

时ꎬ力求使塔的热量平衡控制与物料平衡控制之间

相互关联影响最小ꎮ Ｓｈｉｎｓｋｅｙ 等[６]基于回路快慢和

相对增益矩阵ꎬ对于常规精馏塔提出精馏两端产品

控制以 ＲＲ－ＢＲ 为最优方案(如图 ２ 所示)ꎬＲＲ－Ｂ
(塔顶采出量控制回流罐液位ꎬ再沸器加热量控制

塔底液位ꎬ回流比控制塔顶产品质量ꎬ塔底采出量控

制塔底产品质量)为次优方案ꎮ Ｗｉｌｌｉａｍ 等[４－５] 对于

常规精馏塔采用非常规控制方案———Ｄ－Ｂ 方案(如
图 ３ 所示)ꎬ虽然该方案很脆弱ꎬ但是明显使流量的

测量点和比值的计算工作减少ꎬ减少了噪声和不可

靠流量信号所产生的问题ꎮ

图 １　 常规精馏塔基本控制问题

Ｔ１０１—精馏塔ꎻＥ１０１—再沸器ꎻＥ１０２—冷凝器ꎻ
Ｖ１０１—回流罐ꎻＰ１０１—泵

图 ２　 常规精馏塔控制系统图(ＲＲ－ＢＲ)

Ｔ１０１—精馏塔ꎻＥ１０１—再沸器ꎻＥ１０２—冷凝器ꎻ
Ｖ１０１—回流罐ꎻＰ１０１—泵

图 ３　 常规精馏塔控制系统图(Ｄ－Ｂ)

丙烯－丙烷分离系统采用差压热耦合精馏技术

后ꎬ使得塔顶冷凝器和塔底再沸器耦合更为严重ꎮ
但是经过分析发现ꎬ主换热器(冷凝再沸器)换热的

冷热物流低压塔塔底循环物料和高压塔塔顶蒸汽之

间的数量关系ꎬ与回流量和塔内上升蒸汽量的数量

关系具有一致性ꎬ这样主换热器换热双方热负荷能

够互相满足ꎬ只要主换热器(冷凝再沸器)有足够的

换热面积ꎬ两者的迟延对换热影响不大ꎬ能够保证塔

底循环物料获得足够的热量而气化ꎬ压力控制由辅

助冷凝器完成ꎬ只是压力控制器的稳态增益增大ꎬ可
调范围变小ꎮ

对照常规精馏系统的控制方案———ＲＲ－ＢＲ 方
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案(塔顶采出量控制回流罐液位ꎬ再沸器加热量控

制塔底液位ꎬ回流比控制塔顶产品质量ꎬ再沸比控制

塔底产品质量)、Ｄ－Ｂ 方案(回流量控制回流罐液

位ꎬ再沸器加热量控制塔底液位ꎬ塔顶产品采出量控

制塔顶产品质量ꎬ塔底产品采出量控制塔底产品质

量)ꎬ设计出差压热耦合精馏的控制方案ꎬ如图 ４、
图 ５ 所示ꎮ 对控制系统需要做以下说明:①对主换

热器的换热面积取系统模拟值的 １􀆰 ３ 倍ꎻ②使用压

缩机负荷控制低压塔压力ꎻ③高压塔塔底液位通过

一个均匀控制回路实现ꎻ④低压塔的再沸器的加热

量无法进行直接控制ꎬ通过液位和流量的串级控制

回路实现ꎬ由于主换热器换热面积足够大ꎬ则循环物

料量越大塔内上升蒸汽量越大ꎻ⑤用辅助冷凝器的

冷却负荷控制高压塔的压力ꎮ

Ｔ１０１—高压塔ꎻＴ１０２—低压塔ꎻＥ１０１—主换热器ꎻＥ１０２—辅助

冷凝器ꎻＶ１０１—回流罐ꎻＣ１０１—压缩机ꎻＰ１０１、Ｐ１０２、Ｐ１０３—泵

图 ４　 差压热耦合精馏塔控制系统图(ＲＲ－ＢＲ)

Ｔ１０１—高压塔ꎻＴ１０２—低压塔ꎻＥ１０１—主换热器ꎻＥ１０２—辅助

冷凝器ꎻＶ１０１—回流罐ꎻＣ１０１—压缩机ꎻＰ１０１、Ｐ１０２、Ｐ１０３—泵

图 ５　 差压热耦合精馏塔控制系统图(Ｄ－Ｂ)

从 ＲＲ－ＢＲ、Ｄ－Ｂ 控制结构可以看出ꎬ在塔底液

位和回流罐液位控制方面ꎬＤ－Ｂ 控制方案要比 ＲＲ－
ＢＲ 有更大的输出值ꎬ即面对相同程度的液位干扰

有更大的再沸器加热改变量或者回流改变量ꎮ 如塔

内上升蒸汽增加ꎬ则回流罐液位增加ꎬＤ－Ｂ 控制方

案则把这增加量全部靠回流量的增加进行克服ꎬ这
样导致回流比增加ꎬ如图 ６ 所示ꎻ而 ＲＲ－ＢＲ 控制方

案保持回流比不变ꎬ把增加量按回流比分配给回流

量和塔顶采出量ꎬ这样可能导致塔顶产品组成有方

向相反的响应ꎮ

图 ６　 Ｄ－Ｂ 控制方案回流比变化示意图

３　 动态响应性能

精馏塔的进料往往是上一工序的出料(或产

品)ꎬ因此ꎬ精馏塔的进料量和进料组成就是其主要

的干扰ꎮ 现以进料量和进料组成阶跃变化ꎬ考察上

述控制方案下精馏的动态响应过程ꎬ从而评价该控

制方案的控制性能[１３]ꎮ
３􀆰 １　 进料量干扰

在 １ ｈ 施加＋１０％进料量(１７ ０００→１８ ７００)的干

扰后ꎬ观察常规精馏塔和差压热耦合精馏分别在 Ｄ－
Ｂ 控制方案和 ＲＲ－ＢＲ 控制方案下塔顶塔底产品组

成(不纯度)和采出量的动态响应性能ꎬ如图 ７、图 ８
所示ꎮ

ＤＣ３Ｈ８—常规塔顶产品丙烷含量 ｋｇ / ｋｇ(Ｄ－Ｂ 方案)ꎻ
ＤＣ３Ｈ８ＲＯ—热耦塔顶产品丙烷含量 ｋｇ / ｋｇ(Ｄ－Ｂ 方案)ꎻ
ＤＣ３Ｈ８ＲＯＲＲ—热耦塔顶产品丙烷含量 ｋｇ / ｋｇ(ＲＲ－ＢＲ 方案)ꎻ
ＤＣ３Ｈ８ＲＲ—常规塔顶产品丙烷含量 ｋｇ / ｋｇ(ＲＲ－ＢＲ 方案)
ＢＣ３Ｈ６—常规塔底产品丙烯含量 ｋｇ / ｋｇ(Ｄ－Ｂ 方案)ꎻ
ＢＣ３Ｈ６ＲＯ—热耦塔底产品丙烯含量 ｋｇ / ｋｇ(Ｄ－Ｂ 方案)ꎻ
ＢＣ３Ｈ６ＲＯＲＲ—热耦塔底产品丙烯含量 ｋｇ / ｋｇ(ＲＲ－ＢＲ 方案)ꎻ
ＢＣ３Ｈ６ＲＲ—常规塔底产品丙烯含量 ｋｇ / ｋｇ(ＲＲ－ＢＲ 方案)

图 ７　 进料量＋１０％塔顶塔底产品组成动态响应图
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Ｄ—常规精馏塔顶产品采出量(Ｄ－Ｂ 方案)ꎻ　 　 　 　 　 ＤＲＯ—热耦精馏塔顶产品采出量(Ｄ－Ｂ 方案)ꎻ
ＤＲＯＲＲ—热耦精馏塔顶产品采出量(ＲＲ－ＢＲ 方案)ꎻ ＤＲＲ—常规精馏塔顶产品采出量(ＲＲ－ＢＲ 方案)
Ｂ—常规精馏塔底产品采出量(Ｄ－Ｂ 方案)ꎻ ＢＲＯ—热耦精馏塔底产品采出量(Ｄ－Ｂ 方案)ꎻ
ＢＲＯＲＲ—热耦精馏塔底产品采出量(ＲＲ－ＢＲ 方案)ꎻ ＢＲＲ—常规精馏塔底产品采出量(ＲＲ－ＢＲ 方案)

图 ８　 进料量＋１０％塔顶塔底产品流量动态响应图

图 ９　 进料量－１０％塔顶塔底产品组成动态

响应图

图 １０　 进料量－１０％塔顶塔底产品流量动态

响应图

－１０％进料量(１７ ０００→１５ ３００)的干扰动态响

应结果如图 ９、图 １０ 所示ꎮ
由图 ７~图 １０ 可以看出:
(１)４ 条曲线过渡过程虽然不一样ꎬ但是调节时

间(过渡时间)基本一致ꎬ在扰动加入 １０ ｈ 后产品采

出量趋于稳定ꎬ１３ ｈ 后产品质量趋于稳定且没有

余差ꎮ
(２)在超调量方面无论是常规精馏塔还是差压

热耦合精馏塔ꎬＲＲ－ＢＲ 控制方案明显优于 Ｄ－Ｂ 控

制方案ꎬ但都在允许的范围内ꎮ
由此可见ꎬ差压热耦合精馏系统没有因为热耦

技术的引入而使其对抗进料量干扰的动态性能明显

变差ꎮ
现将结合图 ７、图 ８ 分析动态响应过程(进料量

＋１０％为例)ꎮ
(１)液相进料ꎬ原则上首先影响的是塔底的各

项参数ꎬ但模拟结果显示塔顶和塔底参数变化并没

有明显时间差ꎮ 这是进料量增大后阀后物流温度略

有上升所导致ꎮ 进料温度上升后ꎬ进入到进料板上ꎬ
会使离开进料板的气相量略有增加ꎬ而上升的气相

到达塔顶和下降的液相到达塔底时间相差不大(精
馏段的塔板数是提馏段的 ３ 倍)ꎮ

(２)由图 ７ 可知ꎬ塔顶产品组成(不纯度)起始

变化幅度差异比较大ꎮ 进料量增加ꎬ上升蒸汽量微

升ꎬ塔顶产品丙烷含量增加ꎬ由上节对 ＲＲ－ＢＲ、Ｄ－Ｂ
控制方案分析可知ꎬＤ－Ｂ 方案要明显小于 ＲＲ－ＢＲ
方案ꎬ这是其回流比增加的原因ꎮ 而差压热耦合精

􀅰６２２􀅰



２０１８ 年 ３ 月 赵建章等:丙烯差压热耦合精馏塔动态模拟与控制

馏明显大于常规精馏是压缩机在流程中所起的作用

决定ꎮ 压缩机在此不仅仅是简单的升压输送设备ꎬ
同时也是一个“热量输送”设备ꎬ高压塔的热量全部

由压缩机提供[１４]ꎬ这热量一部分来自低压塔ꎬ另一

部分来自自身提供的额外能量ꎬ大约 １􀆰 ４６ ｋＪ / ｍｏｌꎮ
因此ꎬ低压塔的上升蒸汽的波动会被压缩机(压力

升高会增加功率)放大ꎬ从而塔顶组分偏差更大ꎮ
(３)该精馏控制系统整定过程中发现ꎬ塔底组

分控制回路对塔顶组分控制回路的干扰远没有塔顶

对塔底的干扰敏感ꎬ因此在力求塔顶组分控制质量

时ꎬ塔底组分的超调量明显增加ꎮ
(４)主换热器换热面积增大后ꎬ换热效率增加ꎬ

导致冷物料出口是过热蒸汽ꎬ而非饱和蒸汽ꎬ这使低

压塔塔底循环物料量减少ꎬ更重要的是为抵抗干扰

塔底采出量波动幅度变小ꎮ
３􀆰 ２　 进料组成干扰

在 １ ｈ 对进料中丙烯含量施加＋５％(Ｃ３Ｈ６７４→
７９ꎬＣ３Ｈ８２６→２１)的干扰后ꎬ观察常规精馏塔和差压

热耦合精馏分别在 Ｄ－Ｂ 控制方案和 ＲＲ－ＢＲ 控制方

案下塔顶塔底产品组成(不纯度)和采出量的动态

响应性能ꎬ如图 １１、图 １２ 所示ꎮ 进料中丙烯含量

＋５％(Ｃ３Ｈ６７４→６９ꎬＣ３Ｈ８２６→３１)的干扰动态响应结

果如图 １３、图 １４ 所示ꎮ
由图 １１~图 １４ 可以看出:
(１)调节时间(过渡时间)明显比进料量干扰

长ꎬ在扰动加入 １４ ｈ 后产品采出量趋于稳定ꎬ１９ ｈ
后产品质量趋于稳定且没有余差ꎮ 这是两方面原因

导致的:一是组成的干扰是无法通过物料平衡进行

控制的ꎬ只有通过组分控制回路ꎬ但是组分控制迟延

和时滞远远大于液位、压力等物料平衡控制回路ꎬ大
　 　 　 　 　 　 　

图 １１　 进料组成＋５％塔顶塔底产品组成动态

响应图

图 １２　 进料组成＋５％塔顶塔底产品流量动态

响应图

图 １３　 进料组成－５％塔顶塔底产品组成动态

响应图

图 １４　 进料组成－５％塔顶塔底产品流量动态

响应图

约在干扰加入后 １ ｈ 组分控制器才开始动作ꎻ二是

进料组成丙烷从 ２６％ 降至 ２１％ (或从 ２６％ 升至
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３１％)ꎬ干扰幅度远大于 １０％ꎬ约 １９􀆰 ２％ꎮ
(２)在超调量方面ꎬ如表 ３ 所示ꎮ

表 ３　 超调量情况表 ｇ / ｔ

参数

常规精馏 差压热耦合精馏

进料量

干扰 １０％
进料组成

干扰 ５％
进料量

干扰 １０％
进料组成

干扰 ５％

塔顶产品丙烷含量 　 　 　 　

　 Ｄ－Ｂ ６􀆰 ０ ３􀆰 ５ ４􀆰 ０ ２􀆰 ３

　 ＲＲ－ＢＲ ３􀆰 ０ １􀆰 ０ ２􀆰 ０ ０􀆰 ５

塔底产品丙烯含量 　 　 　 　

　 Ｄ－Ｂ １００ ３００ ２５０ ４５０

　 ＲＲ－ＢＲ ８０ ２５０ １５０ ４００

从表 ３ 中可以看出ꎬ对于塔顶产品质量超调量

来说ꎬＤ－Ｂ 控制方案和 ＲＲ－ＢＲ 控制方案对于进料

组成的干扰响应要优于对进料量的干扰响应ꎻＲＲ－
ＢＲ 控制方案控制质量要优于 Ｄ－Ｂ 控制方案ꎮ

４　 结语

以炼厂气体分馏装置丙烯精馏为例ꎬ 运用

Ａｓｐｅｎ Ｄｙｎａｍｉｃｓ 对差压热耦合精馏系统在 ＲＲ－ＢＲ
控制方案和 Ｄ－Ｂ 控制方案下的动态特性进行研究ꎬ
并与常规精馏进行比较ꎬ结果表明:

(１)差压热耦合精馏系统没有因为热耦技术的

引入而使其对抗进料量和组成干扰的动态性能变

差ꎬ甚至在控制塔顶产品质量优于常规精馏ꎮ
(２)ＲＲ－ＢＲ 控制方案控制质量要优于 Ｄ－Ｂ 控

制方案ꎬ但是需要测量的流量和比值计算工作增加ꎬ
对噪声和不可靠流量要引起高度重视ꎮ

(３)在选用主换热器时ꎬ对其换热负荷和换热

面积尽可能接近现场ꎬ这是差压热耦合精馏的关键ꎬ
如果无法满足足够的换热负荷ꎬ则该精馏系统难以

抵抗干扰ꎮ
(４)在设计控制系统和实际操作过程中ꎬ压缩

机所增加的额外热负荷和对气相负荷的放大效应要

引起注意ꎮ
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我国发布境外投资敏感行业目录

　 　 我国已于近日发布境外投资敏感行业目录ꎬ跨境水

资源开发利用、新闻传媒、房地产、酒店等行业境外投资

将受限ꎮ

根据境外投资有关法律法规和政策ꎬ国家发改委研

究制定了«境外投资敏感行业目录 ( ２０１８ 年版)»ꎬ自

２０１８ 年 ３ 月 １ 日起施行ꎮ 目录包括ꎬ武器装备的研制生

产维修、跨境水资源开发利用、新闻传媒ꎬ以及根据«国

务院办公厅转发国家发展改革委 商务部 人民银行 外交

部关于进一步引导和规范境外投资方向指导意见的通

知»ꎬ需要限制企业境外投资的行业:房地产、酒店、影

城、娱乐业、体育俱乐部、在境外设立无具体实业项目的

股权投资基金或投资平台ꎮ (中国政府网)
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