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摘要:基于平均绝对变化幅度这一指标ꎬ提出了一种二元蒸馏塔稳态设计与动态控制的折衷方法ꎮ 系统地研究了所提出的

稳态设计与动态控制折衷方法的可行性与有效性ꎮ 所得结果表明ꎬ这种方法不但能够实现二元蒸馏塔稳态设计与动态控制的

有效平衡ꎬ而且还可以显著降低优化搜索的复杂性与计算强度ꎮ
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　 　 蒸馏塔的稳态设计通常以优化包括投资成本与

操作费用的经济指标来获得最佳的系统结构与操作

条件ꎮ 这种设计方法的缺点是完全没有考虑系统设

计对系统动态性能的影响ꎬ因而有可能因操作问题

而导致无法实现所追求的经济指标等问题[１－２]ꎮ 虽

然综合考虑稳态设计与动态控制问题原则上是解

决这一问题的有效方法ꎬ但混合整数动态规划问

题的求解不但需事先给出系统的超结构ꎬ而且推

导复杂且计算工作量较大ꎬ因而不容易应用到实

际问题中去[３－４] ꎮ
最近ꎬ本实验室提出了一种基于灵敏板与其他

塔板之间温差绝对值的平均变化幅度 ( ａｖｅｒａｇｅｄ
ａｂｓｏｌｕｔｅ ｖａｒｉａｔｉｏｎ ｍａｇｎｉｔｕｄｅｓꎬＡＡＶＭ)设计蒸馏塔双

温差控制结构的方法[５]ꎮ 由于 ＡＡＶＭ 能够准确描

述精馏段与提馏段耦合作用的变化规律ꎬ因而所得

到的双温差控制系统能够显著强化产品的质量控

制ꎮ 基于 ＡＡＶＭ 对系统动态性能的有效描述ꎬ本文

中提出了一种折衷稳态设计与动态控制的新方法ꎬ
即以牺牲一定的稳态性能为代价来获取系统动态性

能的最大提升ꎮ 这种方法根据 ＡＡＶＭ 来揭示进料

位置改变的方向以最大限度地减弱精馏段与提馏段

之间的相互耦合作用ꎬ不但能够实现系统稳态设计

与动态控制的最佳平衡ꎬ而且可以显著消减优化搜

索的复杂性与计算强度ꎮ 本文中采用分离乙醇 /丁
醇以及丙烷 /异丁烷二元混合物的 ２ 个蒸馏塔系统

地研究了所提方法的可行性与有效性ꎬ并给出了所

得到的结论ꎮ

１　 基于 ＡＡＶＭ 稳态设计与动态控制的折衷

原理

１􀆰 １　 ＡＡＶＭ
由操作变量变化而引起的温度变化最大的塔板

被称为灵敏板ꎮ 由精馏段灵敏板的温度变化可以近

似推断塔顶产品浓度变化ꎬ同理ꎬ由提馏段灵敏板的

􀅰１１２􀅰
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温度变化可以近似推断塔底产品浓度变化ꎮ ＡＡＶＭ
是指在严格保证塔顶与塔底产品质量的前提下进料

组分扰动所引起的灵敏板与其他塔板之间温差绝对

值的平均变化幅度ꎮ 其计算方法如式(１)、式(２)表
示ꎮ 下式中ꎬＮＣ 是进料中所包含的组分数ꎬαｉ( ｉ ＝
１ꎬ􀆺ꎬＮＣ)是表征抗进料组分扰动相对重要性的参

数ꎮ 根据进料组分存在正负扰动ꎬ故一共有 ２ＮＣ 种

情形ꎮ 若对一种组分的抗扰动性能要求较高ꎬ则要

加大 αｉ 的取值ꎻ反之则减小其取值ꎮ

ＡＡＶＭ ＝ (１ / ２ＮＣ)∑
２ＮＣ

ｉ
αｉ ｜ Δ(Ｔ － Ｔｓｓ) ｉ ｜ (１)

ｓ􀆰 ｔ.　 (１ / ２ＮＣ)∑
２ＮＣ

ｉ ＝ １
αｉ ＝ １ (２)

　 　 以精馏段为例ꎬ图 １ 给出了 ＡＡＶＭ 的典型曲

线ꎮ 其中ꎬ灵敏板处的 ＡＡＶＭ 值为 ０ꎮ 随着塔板向

下远离灵敏板时ꎬＡＡＶＭ 也逐渐增加ꎬ在 Ｌ１ 处出现

了第一个极大值(拐点)ꎬ而后ꎬＡＡＶＭ 的值降低并

在 Ｌ２ 取得极小值(精馏段对提馏段的耦合作用最

弱)ꎮ 之后ꎬＡＡＶＭ 的值增加并在 Ｌ３ 处取得第二个

极大值(精馏段对提馏段的耦合作用最强)ꎮ 对于

提馏段ꎬ同样可以给出类似的 ＡＡＶＭ 曲线ꎮ

图 １　 ＡＡＶＭ 曲线

１􀆰 ２　 基于 ＡＡＶＭ 稳态设计与动态控制的折衷原理

分别以 Ａ 与 Ｂ ２ 块塔板(假定 Ａ 在 Ｂ 的下方)
作为进料塔板ꎬ得到了图 ２ 的 ＡＡＶＭ 曲线ꎮ 对于精

馏段(图 ２ａ)ꎬＢ 处进料明显高于 Ａ 处进料在 Ｌ３ 处

的波峰值ꎬ这说明从 Ｂ 处进料时ꎬＬ３ 处精馏段对提

馏段的耦合作用强于从 Ａ 处进料ꎮ 相应地ꎬ对于提

馏段ꎬ图 ２(ｂ)说明 Ｂ 处进料与 Ａ 处进料相比ꎬＬ３ 处

提馏段对精馏段的耦合作用相对较弱ꎮ 相对于 Ａ
位置进料而言ꎬ若 Ｂ 位置进料所减弱的提馏段对精

馏段的耦合作用(图 ２ｂ)大于所增强的精馏段对提

馏段的耦合作用(图 ２ａ)ꎬ说明将进料位置 Ａ 改为进

料位置 Ｂ 有助于改善系统的动态特性ꎮ 通常进料

位置 Ａ 往往具有较高的稳态性能ꎬ因此这一稳态设

计的改变也会伴随着某种程度稳态性能的牺牲ꎬ这
是改善系统动态控制所必需付的代价ꎮ 由此ꎬ也给

出了本文中所提出的蒸馏塔稳态设计与动态控制的

折衷方法ꎮ

(ａ)精馏段 (ｂ)提馏段

图 ２　 进料位置与 ＡＡＶＭ 变化

该方法采用代数模型求解 ＡＡＶＭ 指标来判断

进料位置的正确变化方向ꎬ推导简单并且计算量小ꎮ
然而ꎬ求解非线性优化问题时ꎬ推导过程复杂且计算

量大ꎮ 因此ꎬ该方法减少了优化搜索的复杂性与计

算强度ꎮ 这里ꎬ虽然以进料位置为决策变量ꎬ但对于

其他系统设计变量ꎬ本文中所提出的方法仍然适用ꎮ

２　 仿真实例

２􀆰 １　 分离乙醇 /丁醇二元混合物的蒸馏塔

图 ３ 给出了系统的稳态设计结构ꎮ 运用 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 与 Ａｓｐｅｎ Ｄｙｎａｍｉｃｓ 仿真模拟软件分别构建了稳

态与动态数学模型[６]ꎮ 按照 ＡＳＰＥＮ 的定义习惯ꎬ
该系统共有 ３０ 块塔板ꎮ 表 １ 给出了系统的稳态操

作条件ꎮ

图 ３　 稳态设计与控制系统结构

表 １　 操作条件与产品规格

　 　 　 参数 数值

塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 １

塔底压力 / ＭＰａ ０􀆰 １２

进料流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｓ－１) １

回流流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｓ－１) ０􀆰 ４１７

进料摩尔浓度 Ｅ ∶Ｂ / ％ ４０ ∶６０

产品摩尔浓度 Ｅ ∶Ｂ / ％ ９９ ∶９９

塔顶出料流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｓ－１) ０􀆰 ３９８

塔底出料流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｓ－１) ０􀆰 ６０２

根据图 ４ 中曲线看出ꎬ进料位置在第 １４ 块塔板

􀅰２１２􀅰
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时再沸器的热负荷最低(图 ３ 为该系统最优稳态

设计)ꎮ

图 ４　 进料位置与再沸器热负荷

选取第 １０、１４ 以及 １７ 板作为进料塔板做对比

分析ꎬ计算并描绘各稳态设计的 ＡＡＶＭꎮ 图 ５( ａ)
中ꎬ随着进料位置从第 １７ 板上升至第 １０ 板ꎬＡＡＶＭ
曲线的右侧波峰逐渐升高ꎬ说明精馏段对提馏段的

耦合作用在逐渐加强(即不利于塔底产品的控制)ꎮ
同理ꎬ图 ５(ｂ)中提馏段对精馏段的耦合作用在逐渐

减弱 (即有利于塔顶产品的控制)ꎮ 这个结论与

Ｃａｎｔｒｅｌｌ 等[７]基于严格模型分析所得到的结论完全

一致ꎮ 比较波峰的变化特征看出ꎬ进料位置从第 １７
板上升至第 １４ 板所导致的精馏段对提馏段的耦合

作用的加强幅度(图 ５ａ)与提馏段对精馏段耦合作

用的减弱幅度(图 ５ｂ)相差不大ꎬ说明该种改变对系

统内部耦合作用没有明显影响ꎮ 然而ꎬ比较进料位

置从第 １４ 板上升至第 １０ 板的变化ꎬ说明该种改变

有助于控制性能的改进ꎮ

(ａ)精馏段 (ｂ)提馏段

１—Ｄ－１０ 板ꎻ２—Ｄ－１４ 板ꎻ３—Ｄ－１７ 板ꎻ４—ＱＲ－１０ 板ꎻ
５—ＱＲ－１４ 板ꎻ６—ＱＲ－１７ 板

图 ５　 进料位置与 ＡＡＶＭ

下面ꎬ利用系统的闭环响应来验证上述推论的

正确性ꎮ 图 ３ 也给出了该分离过程的分散控制系

统ꎮ 液位控制回路采用增益为 ２ 的纯比例控制器ꎬ
流量控制回路采用增益为 ０􀆰 ５、积分时间为 ０􀆰 ３ ｍｉｎ
的比例积分控制器ꎮ 压力控制回路采用增益为 ２０、
积分时间为 １２ ｍｉｎ 的比例积分控制器ꎮ 浓度控制

回路采用 Ｆｉｎｃｏ 等[８] 所提出的两步法进行整定ꎬ有
助于保证控制系统具有足够的稳定裕度ꎬ得到的控

制器参数列于表 ２ꎮ

表 ２　 控制器参数

进料位置 控制器 操作变量 被控变量 ＫＣ ＴＩ / ｍｉｎ

９ 板 ＣＣ１ Ｄ ｘＤꎬＥ １５􀆰 ９６ １５４

　 ＣＣ２ ＱＲＥＢ ｘＢꎬＢ ３􀆰 ７２ ７４

１０ 板 ＣＣ１ Ｄ ｘＤꎬＥ １３􀆰 ７７ １４４

　 ＣＣ２ ＱＲＥＢ ｘＢꎬＢ ３􀆰 ８７ ７４

１１ 板 ＣＣ１ Ｄ ｘＤꎬＥ １１􀆰 ７６ １８６

　 ＣＣ２ ＱＲＥＢ ｘＢꎬＢ ４􀆰 ８９ ８２

１４ 板 ＣＣ１ Ｄ ｘＤꎬＥ １０􀆰 ９２ ２０８

　 ＣＣ２ ＱＲＥＢ ｘＢꎬＢ ５􀆰 ０１ ８０

１７ 板 ＣＣ１ Ｄ ｘＤꎬＥ １０􀆰 ８６ ２１６

　 ＣＣ２ ＱＲＥＢ ｘＢꎬＢ ５􀆰 ０４ ７８

图 ６ 给出了当系统受到±５％进料组分扰动后的

闭环响应曲线ꎮ 表 ３ 给出了控制误差绝对值积分

(ｉｎｔｅｇｒａｌ ａｂｓｏｌｕｔｅ ｅｒｒｏｒꎬＩＡＥ)指标ꎮ 当进料位置从第

１７ 板上移到第 １４ 板ꎬ塔顶产品、塔底产品的质量控

制都无明显变化ꎮ 但当进料位置从第 １４ 板上移到

第 １０ 板ꎬ塔顶产品的质量控制得到明显的改善(不
但最大偏差被缩小而且调节时间也被缩短)ꎬ而塔

底产品的质量控制却出现了一定程度的恶化(最大

偏差有所扩大)ꎮ 表 ３ 中塔顶与塔底 ＩＡＥ 指标完全

符合以上判断ꎮ 所以ꎬ将进料位置从第 １４ 板上移到

第 １０ 板的确改善了系统动态控制的效果ꎮ 表 ３ 中

结果有力地印证了基于 ＡＡＶＭ 可以有效地通过调

整进料位置提高动态控制的性能ꎬ同时降低优化搜

索的复杂度和计算量ꎮ 图 ４ 中ꎬ将进料位置从系统

最优设计的第 １４ 板(曲线 ２)上移到动态性能最优

　 　 　 　 　 　 　

１—１０ 板ꎻ２—１４ 板ꎻ３—１７ 板

图 ６　 进料位置与±５％进料浓度所引起的

闭环响应
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表 ３　 进料位置与 ＩＡＥ

进料位置 塔顶 ＩＡＥ 塔底 ＩＡＥ 总 ＩＡＥ

９ 板 ７􀆰 ６４ ５􀆰 ９６ １３􀆰 ６０

１０ 板 ８􀆰 ２８ ４􀆰 ８７ １３􀆰 １５

１１ 板 １２􀆰 ６１ ４􀆰 ２９ １６􀆰 ９０

１４ 板 １５􀆰 １５ ３􀆰 ４４ １８􀆰 ５９

１７ 板 １５􀆰 ８０ ３􀆰 ２３ １９􀆰 ０３

的第 １０ 板(曲线 １)ꎬ仅以约 １％的稳态性能为代价ꎬ
获得了 ２９％的控制性能的提升ꎮ
２􀆰 ２　 分离丙烷 /异丁烷二元混合物的蒸馏塔

图 ７ 给出了系统的具体结构ꎮ 表 ４ 给出了系统

的稳态操作条件ꎮ 如图 ８ 所示ꎬ当第 ２０ 板作为进料

塔板时ꎬ再沸器的热负荷最低ꎮ

图 ７　 稳态设计与控制系统结构

表 ４　 操作条件与产品规格

　 　 　 参数 数值

塔顶压力 / ＭＰａ １􀆰 ６８

塔底压力 / ＭＰａ １􀆰 ７０９

进料流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｓ－１) １

回流流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｓ－１) １􀆰 ２０６

进料摩尔浓度 Ｐ ∶ＩＢ / ％ ４０ ∶６０

产品纯度 Ｐ ∶ＩＢ / ｍｏｌ％ ９８ ∶９９

塔顶出料流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｓ－１) ０􀆰 ４０２

塔底出料流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｓ－１) ０􀆰 ５９８

图 ８　 进料位置与再沸器热负荷

图 ９ 中ꎬ对比波峰的变化在第 １８、２０ 以及 ２３ 塔

板作为进料塔板时ꎬ将进料位置由第 ２０ 板下移至第

２３ 板ꎬ可以提升系统的动态性能ꎮ

(ａ)精馏段 (ｂ)提馏段

１—Ｄ－１８ 板ꎻ２—Ｄ－２０ 板ꎻ３—Ｄ－２３ 板ꎻ４—ＱＲ－１８ 板ꎻ
５—ＱＲ－２０ 板ꎻ６—ＱＲ－２３ 板

图 ９　 进料位置与 ＡＡＶＭ

图 ７ 中也给出了该分离过程的分散控制系统ꎮ
控制器参数设置与整定方法均与 ２􀆰 １ 节相同ꎮ 根据

图 １０ 的闭环响应曲线和表 ５ 中 ＩＡＥ 指标ꎬ均说明将

进料位置由第 ２０ 板下移至第 ２３ 板ꎬ系统的动态控

制性能还是有所改善ꎮ 图 ８ 中将进料位置从系统最

优设计的第 ２０ 板(三角标记点)下移到动态性能最

优的第 ２３ 板(菱形标记点)ꎬ仅以约 ０􀆰 ９％的稳态性

能为代价ꎬ获得了 ２％的控制性能的提升ꎮ

１—１０ 板ꎻ２—２０ 板ꎻ３—２３ 板

图 １０　 进料位置与±５％进料浓度所引起的

闭环响应

表 ５　 进料位置与 ＩＡＥ

进料位置 塔顶 ＩＡＥ 塔底 ＩＡＥ 总 ＩＡＥ

１８ 板 ４􀆰 ４９ ０􀆰 ９５ ５􀆰 ４４

２０ 板 ４􀆰 ５２ ０􀆰 ７７ ５􀆰 ２９

２２ 板 ４􀆰 ５５ ０􀆰 ６７ ５􀆰 ２２

２３ 板 ４􀆰 ５９ ０􀆰 ６２ ５􀆰 １９

２４ 板 ４􀆰 ６４ ０􀆰 ５８ ５􀆰 ２２

　 　 　 　 (下转第 ２１６ 页)
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算结果和工业装置运行数据对比分析证明计算结果

的准确性ꎬ同时对循环过程中吸附床层杂质负载量

的变化过程进行了分析ꎬ并对影响变压吸附提 Ｈ２

性能的重要参数进行了研究ꎬ为工业装置的设计优

化提供重要的理论数据ꎮ

１　 模型建立及求解

１􀆰 １　 数学模型

变压吸附提氢过程的数学模拟采用非等温动力

学模型ꎬ该模型有如下假设[９]:所有气体遵从理想

气体性质ꎻ忽略床层的径向扩散ꎻ忽略床层与壁面及

环境的热量交换ꎮ 采用以上假设后的数学模型由质

量平衡方程(１)、吸附动力学方程(２)、动量平衡方

程(３)、吸附平衡方程(４)、气相热量平衡方程(５)
和固相热量平衡方程(６)构成ꎮ

∂(ｖｇｃｉ) / ∂ｚ ＋ ∂ｃｉ / ∂ｔ ＋ [(１ － εｂ) / εｂ](∂ｑｉ / ∂ｔ) ＝ ０ (１)

式中ꎬｖｇ 为气体表观速度ꎻｃｉ 为气相组分浓度ꎻεｂ 为

空隙率ꎻｑｉ 为 ｉ 组分吸附量ꎻｚ 为轴向坐标ꎻｔ 为时间ꎮ
∂ｑｉ / ∂ｔ ＝ ｋｉ(ｑ∗

ｉ － ｑｉ) (２)

式中ꎬｑ∗
ｉ 为 ｉ 组分平衡吸附量ꎻ ｋｉ 为 ｉ 组分传质

系数ꎮ
∂Ｐ / ∂ｚ ＝ － ({[１􀆰 ５ × １０ －３(１ － εｂ) ２] / (２ｒｐψ) ２ε３

ｂ}μｖｇ ＋

１􀆰 ７５ × １０ －３Ｍρｇ[(１ － εｂ) / ２ｒｐψε３
ｂ]ｖ２ｇ) (３)

式中ꎬＰ 为压力ꎻμ 为黏度ꎻＭ 为气体摩尔质量ꎻρｇ 为

气体密度ꎻ ｒｐ 为吸附剂颗粒半径ꎻψ 为颗粒形状

因子ꎮ
ｑ∗
ｉ ＝ [( ＩＰ１ｉ － ＩＰ２ｉＴｓ) ＩＰ３ｉｅＩＰ４ｉ / ＴｓＰｉ] /

[１ ＋ ∑
ｋ

( ＩＰ３ｋｅＩＰ４ｋ / ＴｓＰｋ)] (４)

式中ꎬＩＰ１ｉ ~ ＩＰ４ｉ为模型系数ꎻＴｓ 为固相温度ꎻＰ ｉ 为 ｉ
组分的分压力ꎮ

－ ｋｇ(∂２Ｔｇ / ∂ｚ２) ＋ Ｃｖｇｖｇρｇ(∂Ｔｇ / ∂ｚ) ＋ εｂＣｖｇρｇ(∂Ｔｇ / ∂ｔ) ＋
Ｐ(∂ｖｇ / ∂ｚ) ＋ ＨＴＣａｐ(Ｔｇ － Ｔｓ) ＝ ０ (５)

式中ꎬＴｇ 为气相温度ꎻＣｖｇ为气相定容热容ꎻＨＴＣａｐ为

气固相传热系数ꎮ

－ ｋｓ(∂２Ｔｓ / ∂ｚ２) ＋ ρｓＣｐｓ(∂Ｔｓ / ∂ｔ) ＋ ρｓ∑
ｎ

ｉ ＝ １
(Ｃｐａｉｗｉ)(∂Ｔｓ / ∂ｔ) ＋

ρｓ∑
ｎ

ｉ ＝ １
[ΔＨｉ(∂ｗｉ / ∂ｔ)] － ＨＴＣａｐ(Ｔｇ － Ｔｓ) ＝ ０ (６)

式中ꎬρｓ 为吸附床密度ꎻＣｐｓ为吸附剂定压热容ꎻＣｐａｉ

为组分 ｉ 气体等压热容ꎻｗ ｉ 为固相吸附 ｉ 组分气体

量ꎻΔＨｉ 为 ｉ 组分的吸附热ꎮ
１􀆰 ２　 物理模型

单床模拟多床方法 １０ 床 ５ 均压变压吸附提 Ｈ２

过程中ꎬ计算吸附床依次经历吸附 ( Ａ)、一均降

(１ＥＤ)、 二均降 ( ２ＥＤ)、 三均降 ( ３ＥＤ)、 四均降

(４ＥＤ)、 五均降 ( ５ＥＤ)、 顺放一 ( ＰＰ１)、 顺放二

(ＰＰ２)、逆放(Ｄ)、冲洗二(Ｐ２)、冲洗一(Ｐ１)、五均

升(５ＥＲ)、四均升 ( ４ＥＲ)、三均升 ( ３ＥＲ)、二均升

(２ＥＲ)、一均升(１ＥＲ)和终升(ＦＲ)共 １７ 个步骤ꎬ每
个循环 ８５０ ｓꎬ计算吸附床与其他 ９ 个吸附床的耦合

过程用虚拟吸附床实现ꎮ

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜

　 　 (上接第 ２１４ 页)

３　 结论

提出了一种基于 ＡＡＶＭ 折衷二元蒸馏塔稳态

设计与动态控制的方法ꎮ 当进料位置变化时ꎬ由于

能够预测精馏段与提馏段之间相互作用的变化程

度ꎬ该方法可以提示进料位置的移动方向以改善系

统动态控制的性能ꎮ 以分离乙醇 /丁醇以及丙烷 /异
丁烷二元混合物的蒸馏塔为对象ꎬ结果表明ꎬ这种方

法既能够实现一般二元蒸馏塔稳态设计与动态控制

的有效平衡ꎬ又可以降低优化搜索的复杂性与计算

强度ꎮ
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