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摘要:针对 ＰＴＡ 生产过程中副产物醋酸甲酯水解回收工艺ꎬ在已建立的稳态优化模型基础上ꎬ进行厂级经济控制ꎮ 首先确

定整个工艺的控制目标与被控变量ꎻ再基于“Ｔｏｐ－Ｄｏｗｎ”的设计准则设计多回路厂级控制结构 ＣＳ１ꎻ最后利用 Ａｓｐｅｎ Ｄｙｎａｍｉｃ 软

件仿真ꎬ添加进料流量和进料成分随机扰动ꎬ分析动态响应情况和控制效果ꎬ并与传统厂级控制结构 ＣＳ２ 结果进行对比ꎮ 仿真

结果表明ꎬＣＳ１ 设计更简单ꎬ调节时间更短ꎬ稳态误差更小ꎮ
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　 　 在精对苯二甲酸(ＰＴＡ)生产中ꎬ副产物醋酸甲

酯会造成醋酸损耗[１]ꎮ 将醋酸甲酯水解为醋酸和

甲醇ꎬ既可以实现资源再利用ꎬ又可以减少环境污

染[２]ꎮ 国内展开了对醋酸甲酯水解催化精馏技术

的开发与研究ꎬ韩社教等[３]进行醋酸甲酯反应精馏

研究ꎬ水解率可提高 １５％以上ꎮ 王良恩等[４] 将醋

酸甲酯水解专利用于 ＰＴＡ 生产中ꎬ取得了较好的

经济效益ꎮ 赵素英等[５] 将催化精馏与固定床联合

工艺用于醋酸甲酯水解ꎬ使水解率由 ６５􀆰 ５％提高

到 ７５􀆰 ７％ꎮ
近年来ꎬ基于“Ｔｏｐ－Ｄｏｗｎ”设计准则逐渐在国外

被应用到厂级控制领域ꎮ Ｊａｇｔａｐ 等[６] 通过对一个简

单的带循环流股的精馏过程采用“Ｔｏｐ－Ｄｏｗｎ”设计

方法进行控制系统设计ꎬ归纳提出了设计过程的 ５
个基本步骤ꎮ Ｖｉｖｅｋ 等[７] 和 ＤｅｂａｓｉｓＭａｉｔｙ 等[８] 分别

就厂级异丙苯生产过程设计了基于经济指标要求的

厂级控制方案ꎮ Ｒａｈｕｌ 等[９] 设计了厂级乙苯生产过

程的经济控制方案ꎬ并与传统厂级控制方案进行对

比ꎬ发现新控制方案在对扰动的抑制上具有更好的

效果ꎮ
本研究针对某化工厂 ＰＴＡ 副产物醋酸甲酯水

解回收工艺ꎬ在已建立的稳态优化模型基础上ꎬ根据

“Ｔｏｐ－Ｄｏｗｎ”设计准则设计经济厂级控制结构ꎬ并与

传统厂级控制结构相比较ꎬ最后进行动态仿真ꎬ对比

分析仿真结果ꎮ

１　 工艺描述

１􀆰 １　 工艺流程

某化工厂 ＰＴＡ 醋酸甲酯水解回收工艺的简化

流程如图 １ 所示ꎮ Ｃ３ 为进料混合罐ꎬＲ１ 为固定床

预反应器ꎬＣ１ 为反应精馏塔ꎬＣ２ 为甲醇回收塔ꎮ 醋

酸甲酯混合物和水进入 Ｃ３ 混合ꎬ经预热器加热进

入 Ｒ１ꎬ在固体酸催化剂作用下ꎬ醋酸甲酯水解生成

醋酸和甲醇ꎮ Ｒ１ 出料送至 Ｃ１ 塔继续反应ꎬ醋酸甲

􀅰１２２􀅰
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酯、水、苯等形成共沸物由塔顶采出后ꎬ部分回流ꎬ部
分循环至 Ｃ３ 罐ꎮ Ｃ１ 塔釜水解产物醋酸和甲醇送入

Ｃ２ 回收塔ꎮ 在 Ｃ２ 回收塔中ꎬ高浓度甲醇侧线采出ꎬ
塔釜为含水醋酸产品ꎬ塔顶蒸气进入塔顶冷凝器冷

凝ꎬ冷凝液大部分回流至 Ｃ３ 罐ꎮ

图 １　 醋酸甲酯水解工艺流程

１􀆰 ２　 反应动力学

醋酸甲酯水解过程是典型的可逆反应过程(Ａ＋
Ｂ－Ｃ＋Ｄ)ꎬ反应方程式如下:

ＣＨ３ＣＯＯＣＨ３ ＋ Ｈ２Ｏ
Ｋ ＋

Ｋ －
􀜡􀜠􀜓 ＣＨ３ＣＯＯＨ ＋ ＣＨ３ＯＨ

　 　 在催化水解醋酸甲酯过程中ꎬ采用 Ａｍｂｅｒｌｙｓｔ３５
型树脂作为固体催化剂催化水解醋酸甲酯ꎬ宏观动

力学方程[１０]为:
ｒ ＝ ｍ(Ｋ ＋ ｗａｗｂ － Ｋ － ｗｃｗｄ)

　 　 其中:
Ｋ ＋ ＝ １􀆰 １６１ × １０５ｅｘｐ( － ５８ ６００ / ＲＴ)
Ｋ － ＝ １􀆰 ６４８ × １０４ｅｘｐ( － ４７ ９８０ / ＲＴ)

式中ꎬｒ 为反应速率ꎻＫ＋和 Ｋ－分别为正反应与逆反应

的反应速率常数ꎻｍ 为催化剂质量ꎻｗａ、ｗｂ、ｗｃ、ｗｄ 分

别为反应物醋酸甲酯、水、甲醇和醋酸的质量分数ꎻ
Ｔ 为温度ꎻＲ 为摩尔气体常数ꎮ

２　 厂级控制结构设计

２􀆰 １　 经济厂级控制结构(ＣＳ１)设计

基于“Ｔｏｐ－Ｄｏｗｎ”设计准则的经济厂级控制采

用自上而下的设计思路ꎬ具体步骤[７－９ꎬ１１]如下ꎮ
(１)确定控制目标和控制自由度:在稳态优化

设计基础上ꎬ根据工艺要求ꎬ合理确定产品质量和目

标产物作为设计控制结构的控制目标ꎬ并确定控制

系统的被控变量ꎮ
(２)经济控制回路设计:选择与经济指标相关

或间接相关的被控变量设计经济控制回路ꎮ 所述的

经济指标为产物的产量和质量ꎬ所述的与经济指标

相关的被控变量通常是工艺的进料量、精馏塔的上

升蒸气量和产物纯度(或不纯度)ꎮ
(３)平衡控制回路设计:选择与生产过程密切

相关的温度、压力、液位过程变量以及经济控制回路

剩余的控制自由度设计平衡控制回路ꎮ
(４)扰动运行ꎬ分析控制结构性能ꎬ若性能差则

重新设计平衡控制回路中不常规的回路ꎮ
２􀆰 １􀆰 １　 控制目标与被控变量

醋酸甲酯水解回收工艺在生产指标上有 ２ 个控

制目标:①侧线采出甲醇质量分数大于 ９７％ꎻ②Ｃ２
塔底采出醋酸质量分数>１０％ꎮ

在醋酸甲酯水解回收工艺中ꎬ有 １５ 个被控变

量ꎬ分别是 Ｃ１塔和 Ｃ２塔塔顶、塔底液位 Ｌ１~Ｌ４ꎬ
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[１５] Ｌｉｕ Ｄ Ｙ. Ｒｅｖａｍｐｉｎｇ ａｎｄ ａｐｐｌｉｃａｔｉｏｎ ｏｆ ｌｉｑｕｉｄ ｄｉｓｔｒｉｂｕｔｏｒ [ Ｊ ] .

Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙꎬ２００２ꎬ(２):４２－４３ꎬ４５.

[１６] Ｆａｎｇ ＪꎬＷａｎｇ ＢꎬＣｈｕｎｌｉ Ｌ Ｉꎬｅｔ ａｌ. Ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｏｆ ｄｉｃｈｌｏｒｏｍｅｔｈａｎｅ￣

ａｃｅｔｏｎｉｔｒｉｌｅ￣ｗａｔｅｒ￣ｈｅｘａｍｅｔｈｙｌ ｄｉｓｉｌｏｘａｎｅ ｗｉｔｈ ｄｉｖｉｄｉｎｇ ｗａｌｌ ｃｏｌｕｍｎ

ｂｙ ａｚｅｏｔｒｏｐｉｃ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ [ Ｊ] . Ｃｉｅｓｃ Ｊｏｕｒｎａｌꎬ２０１３ꎬ６４ ( ３): ９６３－

９６９.

[１７] Ｇｏｎｇ ＣꎬＹｕ ＡꎬＬｕｏ Ｙꎬｅｔ ａｌ.Ｄｅｓｉｇｎꎬｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ａｎｄ ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ ｏｆ

ｆｕｌｌｙ ｔｈｅｒｍａｌｌｙ ｃｏｕｐｌｅｄ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｃｏｌｕｍｎ[Ｊ] .Ｃｉｅｓｃ Ｊｏｕｒｎａｌꎬ２０１２ꎬ

６３(１):５９－５９.

[１８] Ｇóｍｅｚ￣Ｃａｓｔｒｏ Ｆ ＩꎬＳｅｇｏｖｉａ￣Ｈｅｒｎ􀅡ｎｄｅｚ Ｊ ＧꎬＨｅｒｎ􀅡ｎｄｅｚ Ｓꎬｅｔ ａｌ.Ｄｉ￣

ｖｉｄｉｎｇ ｗａｌｌ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｃｏｌｕｍｎｓ:Ｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ ａｎｄ ｃｏｎｔｒｏｌ ｐｒｏｐｅｒｔｉｅｓ

[Ｊ] . Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ ＆ Ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙꎬ ２０１０ꎬ ３１ ( ９): １２４６ －

１２６０.■
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Ｃ１ 塔和 Ｃ２ 塔塔顶压力 Ｐ１、Ｐ２ꎬ醋酸甲酯进料流量

ＦＭｅＡｃꎬ水进料流量 Ｆｗａｔｅｒ、 ｆｗａｔｅｒꎬＲ１ 出料温度 ＴｏｕｔꎬＣ１
塔和 Ｃ２ 塔塔顶回流量 ＦＲ１、ＦＲ２ꎬＣ１ 塔和 Ｃ２ 塔塔

内上升蒸气量 ＶＳ１、 ＶＳ２ꎬ侧线采出甲醇质量分

数 ＸＭｅＯＨꎮ
２􀆰 １􀆰 ２　 经济控制回路设计

在整个工艺流程中ꎬ已知混合物进料流量是

５ １４０􀆰 ６９ ｋｇ / ｈꎬ因此与生产经济指标相关的变量有

３ 个:Ｃ１ 塔上升蒸气量 ＶＳ１ꎬＣ２ 塔上升蒸气量 ＶＳ２
和侧线采出甲醇质量分数 ＸＭｅＯＨꎮ

上升蒸气量大小决定了循环流股的回流量大

小ꎬ当循环流股流量增加时ꎬ将会影响新鲜流股进料

导致产品量减少ꎮ 为使整个生产过程在最经济的工

况下运行ꎬＶＳ１、ＶＳ２ 应当被控制在稳态设定值ꎬ被
控变量为塔顶第二块塔板的上升蒸气质量流量ꎬ操
纵变量为再沸器加热量 Ｑｒｅｂ１、Ｑｒｅｂ２ꎮ

一般对采出产品成分控制时ꎬ使用再沸器加热

量来调节关键组分的含量ꎬ使产品纯度维持在稳定

状态ꎮ 由于之前已经使用 Ｃ２ 塔再沸器加热量来与

该塔上升蒸气量进行配对ꎬ因此选择 Ｃ２ 塔塔顶回

流量与侧线采出甲醇含量进行配对ꎬ保证产品质量ꎮ
２􀆰 １􀆰 ３　 平衡控制回路设计

首先使精馏塔的塔底液位、冷凝器液位、塔顶压

力保持稳定ꎬ保证整个生产过程的总体物料平衡ꎮ
接下来要添加的控制回路就是灵敏板温度控制

回路和进料回流比控制回路ꎮ 在反应精馏和普通精

馏过程中ꎬ灵敏板温度可以间接反映产品成分变

化[１２]ꎮ 用稳态增益矩阵奇异值分解法对塔板温度

和再沸器加热量之间的灵敏度进行分析[１３]ꎮ 图 ２
为 Ｃ１ 塔塔板灵敏度响应曲线ꎬ图 ３ 为 Ｃ２ 塔塔板灵

敏度响应曲线ꎬ由图可知 Ｃ１ 塔和 Ｃ２ 塔灵敏板分别

为第 １４ 和第 １２ 块塔板ꎮ

图 ２　 Ｃ１ 灵敏度响应

图 ３　 Ｃ２ 灵敏度响应

对灵敏板温度进行控制时ꎬ使用 Ｃ１ 塔混合物

进料流量 ＦＣ２ 作为操作变量与该塔灵敏板温度 ＴＣ２
进行配对ꎬ使用 Ｃ２ 塔进料流量 ＦＣ３ 作为操作变量

与该塔灵敏板温度 ＴＣ３ 进行配对ꎮ 此外ꎬ通过调节

２ 个塔的塔顶回流量 ＦＲ１、ＦＲ２ 使两塔回流与进料

量 ＦＣ２、ＦＣ３ 保持稳定ꎮ 由于 Ｃ２ 塔塔顶回流量被用

来调节侧线采出流股中甲醇含量ꎬ因此使用串级控

制结构ꎬ甲醇含量作为主回路调节进料与回流的

比值ꎮ
２􀆰 １􀆰 ４　 整体控制结构

ＣＳ１ 整体控制结构如图 ４ 所示ꎬ控制回路描述

如表 １ 所示ꎮ

图 ４　 ＣＳ１ 整体控制结构
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表 １　 ＣＳ１ 控制回路描述

被控变量 操作变量 控制目标 控制器

Ｒ１ 　 　 　

　 出料温度 冷却水流量 ７０℃ ＴＣ１

Ｃ１ 　 　 　

　 上升蒸汽量 再沸器加热量 ３３７０􀆰 ９８ ｋｇ / ｈ ＶＣ１

　 灵敏板温度 Ｒ１ 出料流量 ６４􀆰 ５７℃ ＴＣ２

　 塔釜液位 Ｃ３ 进料水流量 １􀆰 ４４ ｍ ＬＣ２

　 塔顶液位 Ｃ１ 塔顶采出量 ３􀆰 ２０ ｍ ＬＣ１

　 塔顶压力 冷凝器冷凝量 １０１ ｋＰａ ＰＣ１

　 Ｆｏｕｔｐｕｔ / ＦＲ 塔顶回流量 ０􀆰 １８２ ＦＣ２

Ｃ２ 　 　 　

　 甲醇纯度 ＦＩＮ / ＦＲ ０􀆰 ９７６４ ＣＣ

　 灵敏板温度 再沸器加热量 ＣＣ２ 输出 ＴＣ３

　 塔釜液位 Ｃ２ 塔底采出量 ２􀆰 ０３ ｍ ＬＣ４

　 上升蒸气量 再沸器加热量 ８３５５􀆰 ７０ ｋｇ / ｈ ＶＣ２

　 塔顶液位 Ｃ２ 侧线采出量 ０􀆰 ０９ ｍ ＬＣ３

　 塔顶压力 冷凝器冷凝量 １０１ ｋＰａ ＰＣ２

　 ＦＩＮ / ＦＲ 塔顶回流量 ＣＣ 输出 ＦＣ３

２􀆰 ２　 传统厂级控制结构(ＣＳ２)设计

传统控制结构设计时ꎬ采用先部分后整体的控

制回路设计思路ꎮ 针对醋酸甲酯水解回收工艺ꎬ将
整个过程分为进料单元、预反应器单元、反应精馏单

元和甲醇回收单元 ４ 个生产过程ꎬ分别设计控制回

路ꎬ然后将设计的控制回路组合ꎬ最后再根据生产要

求添加其他控制回路ꎬ最终形成完整的传统厂级控

制结构 ＣＳ２[１４－１６]ꎮ
(１)进料流量控制(ｆｅｅｄ ｆｌｏｗ ｃｏｎｔｒｏｌ)
在 Ｃ１ 塔和 Ｃ２ 塔回流至混合罐的循环流股中ꎬ

Ｃ２ 塔塔顶循环流股中流量较少ꎬ不加以控制ꎮ Ｃ１
塔塔顶循环流股中主要成分为醋酸甲酯ꎬ为保证醋

酸甲酯和水的流量稳定ꎬ需施加进料比值控制回路ꎬ
操纵变量为水进料量ꎮ

(２)预反应器控制(ｐｒｅ－ｒｅａｃｔｏｒ ｃｏｎｔｒｏｌ)
通常情况下ꎬ通过夹套冷却水流量对反应器出

料口温度进行控制可使反应器工作在稳定状态下ꎬ
操作变量为水进料量ꎮ

(３)Ｃ１ 反应精馏塔控制(ｃｏｎｔｒｏｌ ｏｆ Ｃ１ ｃｏｌｕｍｎ)
ＰＣ１ 调节塔顶回流保持塔顶压力稳定ꎬＬＣ１、

ＬＣ２ 分别调节塔顶和塔底采出流量保持液位不变ꎮ
ＦＣ２ 调节塔顶水进料流量ꎬＦＣ３ 调节进入 Ｃ１ 塔的混

合物流量保持混合物进料与塔顶回流不变ꎮ ＴＣ１ 调

节再沸器加热量控制灵敏板温度ꎬ使塔顶馏出物进

入 Ｃ２ 塔时成分大致稳定ꎮ
(４)Ｃ２ 甲醇回收塔控制(ｃｏｎｔｒｏｌ ｏｆ Ｃ２ ｃｏｌｕｍｎ)
ＰＣ２ 调节塔顶回流量保持塔顶压力不变ꎮ 由于

塔顶循环流股流量较小ꎬ因此使用 ＬＣ３ 调节侧线采

出量保持塔顶液位不变ꎮ ＬＣ４ 调节塔底采出量保持

塔底液位不变ꎮ ＴＣ２ 通过控制再沸器加热量调节灵

敏板温度ꎬ使塔内成分和温度分布稳定ꎮ
ＣＳ２ 整体控制结构如图 ５ 所示ꎬ控制回路描述

如表 ２ 所示ꎮ

图 ５　 ＣＳ２ 整体控制结构

３　 动态仿真

在 Ａｓｐｅｎ Ｄｙｎａｍｉｃ 中建立醋酸甲酯水解工艺的

动态模拟系统ꎬ在系统平稳运行 １ ｈ 后ꎬ分别添加醋

酸甲酯±１０％的进料流量扰动和±５％的进料成分扰

动ꎬ分别对 ＣＳ１ 和 ＣＳ２ ２ 种控制结构进行仿真验证ꎮ
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表 ２　 ＣＳ２ 控制回路描述

被控变量 操作变量 控制目标 控制器

ＦＨ２Ｏ
/ ＦＭＥＴＨＹ 进料水流量 ４􀆰 ６６２ ＦＣ１

Ｒ１ 　 　 　

　 出口温度 冷却水流量 ７０℃ ＴＣ１

Ｃ１ 　 　 　

　 Ｆｏｕｔｐｕｔ / ＦＲ Ｒ１ 出口流量 ０􀆰 １８２ ＦＣ２

　 灵敏板温度 再沸器加热量 ＣＣ１ 输出 ＴＣ２

　 塔釜液位 Ｃ１ 塔底采出量 １􀆰 ４４ ｍ ＬＣ２

　 塔顶液位 Ｃ１ 塔顶采出量 ３􀆰 ２０ ｍ ＬＣ１

　 塔顶压力 Ｃ１ 塔顶冷凝量 １０１ ｋＰａ ＰＣ１

Ｃ２ 　 　 　

　 甲醇纯度 Ｃ２ 灵敏板温度 ０􀆰 ９７６４ ＣＣ２

　 醋酸甲酯纯度 Ｃ１ 灵敏板温度 ０􀆰 ００２７５ ＣＣ２

　 灵敏板温度 再沸器加热量 ＣＣ２ 输出 ＴＣ３

　 塔釜液位 Ｃ２ 塔底采出量 ２􀆰 ０３ ＬＣ４

　 塔顶液位 Ｃ２ 侧线采出量 ０􀆰 ０９ ＬＣ３

　 塔顶压力 Ｃ２ 塔顶冷凝量 １０１ ｋＰａ ＰＣ２

３􀆰 １　 ＣＳ１ 动态仿真结果

(１)±１０％的醋酸甲酯进料流量扰动

由图 ６ 和图 ７ 可知ꎬ当进料流量发生扰动时ꎬ甲
醇的质量分数在 ６ ｈ 后恢复到稳态设计值ꎮ 醋酸质

量分数 ５ ｈ 后变化速率放缓ꎬ虽有波动ꎬ但是符合生

产指标要求ꎮ

１—＋１０％ꎻ２—－１０％

图 ６　 进料流量扰动下甲醇质量分数

１—＋１０％ꎻ２—－１０％

图 ７　 进料流量扰动下醋酸质量分数

　 　 (２)±５％的醋酸甲酯进料成分扰动

由图 ８ 和图 ９ 可知ꎬ当进料成分发生扰动时ꎬ甲

醇的质量分数在 ７ ｈ 后恢复到稳态设计值ꎮ 醋酸质

量分数 ５ ｈ 后变化速率放缓ꎬ虽有波动ꎬ但是符合生

产指标要求ꎮ

１—＋５％ꎻ２—－５％

图 ８　 进料成分扰动下甲醇质量分数

１—＋５％ꎻ２—－５％

图 ９　 进料成分扰动下醋酸质量分数

３􀆰 ２　 ＣＳ２ 动态仿真结果

(１)±１０％的醋酸甲酯进料流量扰动

由图 １０ 和图 １１ 可知ꎬ当进料流量发生扰动时ꎬ
甲醇的质量分数在 ５ ｈ 后恢复到稳态设计值附近ꎬ
且余差越来越小ꎮ 醋酸纯度 ５ ｈ 后变化速率放缓ꎬ
虽有波动ꎬ但是符合生产指标要求ꎮ

１—＋１０％ꎻ２—－１０％

图 １０　 进料流量扰动下甲醇质量分数

１—＋１０％ꎻ２—－１０％

图 １１　 进料流量扰动下醋酸质量分数
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(２)±５％的醋酸甲酯进料成分扰动

由图 １２ 和图 １３ 可知ꎬ当进料成分发生扰动时ꎬ
甲醇的质量分数在 ６ ｈ 后恢复到稳定状态ꎮ 醋酸质

量分数 ５ ｈ 后变化速率放缓ꎬ虽有波动ꎬ但是符合生

产指标要求ꎮ

１—＋５％ꎻ２—－５％

图 １２　 进料成分扰动下甲醇质量分数

１—＋５％ꎻ２—－５％

图 １３　 进料成分扰动下醋酸质量分数

３􀆰 ３　 仿真结果对比

在对 ＣＳ１ 和 ＣＳ２ 的性能指标做对比分析时ꎬ主
要对比了 ２ 种控制方案的调节时间 ｔｓ 和稳态误差 ｅ
(∞ )ꎬ比较结果如表 ３ 所示ꎮ

表 ３　 控制结构性能指标

扰动类型
ｔｓ / ｈ

ＣＳ１ ＣＳ２
响应类别

ｅ(∞ )

ＣＳ１ ＣＳ２

流量扰动 ７ ９ 甲醇响应 ２􀆰 ５４×１０－７ ４􀆰 ７８×１０－６

　 　 　 醋酸响应 ４􀆰 ６×１０－３ ６􀆰 ４×１０－３

成分扰动 ６ ８ 甲醇响应 ３􀆰 ０８Ｅ－８ １􀆰 １７×１０－７

　 　 　 醋酸响应 ６􀆰 ６×１０－３ ９􀆰 ５×１０－３

由表 ３ 可知ꎬＣＳ１ 调节时间比 ＣＳ２ 短ꎬＣＳ１ 稳态

误差比 ＣＳ２ 小ꎮ 从控制效果来说ꎬＣＳ１ 与 ＣＳ２ 控制

效果相差不大ꎬ但从设计过程来看ꎬ使用 “ Ｔｏｐ －
Ｄｏｗｎ”方法设计控制结构目的性更强ꎬ设计步骤相

对于传统控制结构的设计思路而言更简单ꎮ

４　 结语

(１)针对醋酸甲酯水解回收工艺ꎬ在已建立的

稳态优化模型基础上ꎬ设计基于“Ｔｏｐ－Ｄｏｗｎ”设计准

则的厂级控制结构 ＣＳ１ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ Ｄｙｎａｍｉｃ 软件仿

真ꎬ分析仿真结果ꎬ并与传统厂级控制结构 ＣＳ２
对比ꎮ

(２)为一般化工工艺的厂级控制结构设计提供

了一种以经济指标优先的设计方法ꎬ并以醋酸甲酯

水解回收工艺为例ꎬ验证了该方法的可行性和有
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