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摘要:研究了反应物大大过量情况下ꎬγ－十一内酯的反应精馏过程控制ꎮ 利用 Ａｓｐｅｎ Ｄｙｎａｍｉｃｓ 软件进行 γ－十一内酯反应

精馏过程的动态模拟ꎬ通过灵敏度判据进行了温度控制板的选择ꎬ并在 Ａｓｐｅｎ Ｄｙｎａｍｉｃｓ 建立了单端温度控制结构 ＣＳ１ 和两端温

度控制结构 ＣＳ２ꎮ 对系统施加进料流量±１０％扰动和进料组成±５％扰动测试ꎬ测试结果表明ꎬＣＳ２ 控制结构可有效抵抗运行过

程中的进料扰动ꎬ维持系统稳定运行ꎬ保证 γ－十一内酯收率>６０％ꎮ 由此说明两点式温度控制结构能够有效进行 γ－十一内酯

反应精馏过程控制ꎮ
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　 　 γ－十一内酯是一种重要的内酯香料ꎬ可由正辛

醇和丙烯酸在引发剂的作用下通过自由基加成反应

合成ꎬ粗产物通过真空间歇精馏得到质量分数

>９８％的 γ－十一内酯产品[１－３]ꎮ 反应精馏是将反应

和分离耦合到一个塔设备中的强化过程ꎬ利用反应

和分离的相互促进作用ꎬ反应精馏工艺往往能够打

破反应平衡ꎬ提高产品收率ꎬ且反应精馏在设备投资

和降低能耗方面也表现出较大优势[４－５]ꎮ 通过前期

研究建立了 γ－十一内酯合成过程中包含可逆主反

应和主要副反应的宏观动力学方程[６]ꎬ并发现可将

反应精馏工艺应用到 γ－十一内酯的生产ꎬ产品收率

可由 ３０％左右提高到 ６０％以上ꎮ 但反应精馏过程

因耦合性和非线性增大ꎬ自由度降低[７]ꎬ反应精馏

过程设计难度大大提高ꎮ 通过过程控制可对设计的

稳固性进行检测验证ꎬ过程控制研究一般采用测试

控制方案抵抗运行过程中的扰动并维持产品纯度和

转化率的能力[８]ꎮ
醋酸和醇(Ｃ１ ~Ｃ５)的酯化反应根据进料位置不

同可分为塔顶进料、塔体进料和塔釜进料 ３ 类ꎬ
Ｈｕｎｇ 等[９]考察了 ３ 类反应精馏过程的非线性程度ꎬ
分别制定不同的控制方案ꎬ结果显示分散控制策略

可有效维持反应精馏系统稳定ꎮ 对于苯氯化反应精

馏体系ꎬ黄燕等[１０]研究了温度控制和成分控制 ２ 种

方案对纯度和转化率的控制性能ꎬ２ 种控制方案的

被控变量分别为反应段温差、灵敏板温度和塔釜氯

化苯含量、进料比ꎬ并验证 ２ 种控制方案均可有效抑

制进料流量和组成扰动ꎮ 北京化工大学的夏春英

等[１１]以合成碳酸二乙酯为例分别研究了一阶和两
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阶反应段的反应精馏体系的过程控制ꎬ扰动测试表

明ꎬ二阶反应段的控制系统表现出更好的抗干扰性ꎬ
相比一阶反应段系统控制效果更好ꎮ 王振松等[１２]

研究了“背包式”反应精馏集成过程ꎬ反应温度和精

馏温度可独立控制ꎬ有效避免了反应精馏的温度限

制ꎮ 以上研究均多采用净操作ꎬ即按化学计量比投

入反应物ꎬ避免了过量反应物的回收ꎬ且可得到高纯

产品ꎮ 但对于 γ－十一内酯体系的反应精馏工艺鲜

有报道ꎬ根据前期研究得知ꎬ降低反应物中丙烯酸的

浓度有利于提高 γ－十一内酯收率ꎬ因此需采用过量

的正辛醇来降低原料中丙烯酸的浓度ꎮ
本文中针对反应物大大过量的情况ꎬ运用一

种系统的反应精馏过程控制设计方法[１３] 进行 γ－
十一内酯反应精馏过程控制探索ꎬ建立有效的控

制结构以维持反应精馏系统稳定ꎬ保证当进料流

量和反应物组成发生扰动时ꎬγ－十一内酯仍维持

较高的收率ꎮ

１　 反应精馏稳态模拟

利用 Ａｓｐｅｎ Ｄｙｎａｍｉｃｓ 进行反应精馏动态模拟前

需建立稳态流程ꎬ动力学方程、必要的设备结构参数

和操作参数缺一不可ꎮ 根据前期研究ꎬγ－十一内酯

合成主反应和主要副反应的宏观动力学方程如式

(１)和(２)ꎬ工艺参数如表 １ꎬ此条件下 γ－十一内酯

收率为 ６１􀆰 ９％ꎮ
ｒＭ ＝ ７􀆰 １６６ × １０８ｅｘｐ( － ９０ ６２３ / ＲＴ)ｃＢ －

２􀆰 ８４２ × １０６ｅｘｐ( － ８６ ９６４ / ＲＴ)ｃ０􀆰 ６Ｃ (１)
ｒＳ ＝ １􀆰 ４００ × １０９ｅｘｐ( － ７１ ５９２ / ＲＴ)ｃ２Ｂ (２)
表 １　 反应精馏稳态流程工艺参数

项 值 项 值

精馏段理论板数 ５ 回流比 ６􀆰 ５

提馏段理论板数 ５ 进料正辛醇和丙烯酸摩尔比 １５

塔顶压力 / ｋＰａ ５３􀆰 ３３ 进料流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １０８

２　 反应精馏动态控制方案设计

２􀆰 １　 温度控制板的选择

γ－十一内酯反应精馏体系的 ７ 个设计自由度

及控制变量分别为:进料流量和进料组成控制 γ－十
一内酯产量ꎬ塔顶和塔釜采出量分别控制塔顶回流

罐和塔釜液位ꎬ冷凝器热负荷控制塔顶压力ꎬ再沸器

热负荷(Ｑｒ)和回流量(Ｒ)可用于进行系统控制ꎬ维
持较高的 γ－十一内酯收率ꎮ

采用灵敏度判据ꎬ寻找操纵变量发生变化时所

引起温度变化最大的塔板(除冷凝器和再沸器)即

为温度灵敏板ꎬ由图 １(ａ)和图 １(ｂ)ꎬ不论是再沸器

热负荷还是回流量发生微小变化ꎬ均是第 ２ 块理论

板处温度增益最大ꎬ其次是第 １１ 块理论板ꎬ因此温

度控制板首选第 ２ 块理论板(Ｔ２)ꎬ其次第 １１ 块理论

板(Ｔ１１)ꎮ

(ａ)再沸器热负荷 (ｂ)回流量

１—＋０􀆰 １％ꎻ２—－０􀆰 １％

图 １　 再沸器热负荷±０􀆰 １％和回流量±０􀆰 １％
各塔板温度变化曲线

２􀆰 ２　 控制结构的建立

在将稳态模拟文件导入 Ａｓｐｅｎ Ｄｙｎａｍｉｃｓ 之前

需添加泵和阀门ꎬ并进行设备定径ꎮ 塔釜和储罐

体积设定:液相占容器体积 ５０％时ꎬ停留时间为

５ ｍｉｎꎮ 所有泵进出口压差为 ０􀆰 ３０４ ＭＰａꎬ阀门压

降为 ０􀆰 ３０４ ＭＰａꎮ
控制结构见图 ２ꎬ其中基础控制结构:①正辛醇

和丙烯酸混合进料量(Ｆ)由流量控制器控制ꎬ控制

器输出信号连接进料阀门ꎻ②ＲＤ 塔顶压力由冷凝

器热负荷控制ꎻ③回流罐液位由塔顶流量控制器维

持稳定ꎬ控制器输出信号连接塔顶管线阀门ꎻ④ＲＤ
塔釜液位由塔釜采出量控制ꎬ控制器输出信号连接

塔釜管线阀门ꎮ 温度控制结构 ＣＳ１:采用单端温度

控制ꎬＱｒ 控制 Ｔ２ꎬ见图 ２(ａ)ꎮ 温度控制结构 ＣＳ２:
①回流量控制 Ｔ２ꎻ②Ｑｒ 控制 Ｔ１１ꎬ同时保证 Ｑｒ 与 Ｆ
比值由 Ｔ１１控制器进行调节ꎬ见图 ２(ｂ)ꎮ

(ａ)ＣＳ１ 结构 (ｂ)ＣＳ２ 结构

图 ２　 控制结构流程
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３　 控制结构的性能分析

运用 Ａｓｐｅｎ Ｄｙｎａｍｉｃｓ 对上述控制结构方案进行

动态模拟ꎬ在模拟中ꎬ液位、流量及压力均采用 ＰＩＤ
控制ꎮ 由于温度测量存在时间上的滞后ꎬ因此在温

度控制回路中添加死时间元件ꎬ死时间均设为

１ ｍｉｎꎬ并采用继电－反馈测试温度控制回路的增益

和积分时间ꎬ调谐方法采用 Ｔｙｒｅｕｓ－Ｌｕｙｂｅｎ 法[１２]ꎬ见
式(３)和(４):

ＫＣ ＝ ＫＵ / ３􀆰 ２ (３)
τ１ ＝ ２􀆰 ２ＰＵ (４)

３􀆰 １　 ＣＳ１ 控制结构

通过实验测试控制结构 ＣＳ１ 在受到外界(进料

流量和进料组成)扰动时的控制性能ꎮ 图 ３ 给出了

进料流量 Ｆ 出现±１０％的扰动ꎬ即由 １０８ ｋｍｏｌ / ｈ 变

为 １１８􀆰 ８ ｋｍｏｌ / ｈ 和 ９７􀆰 ２ ｋｍｏｌ / ｈ 时ꎬγ－十一内酯反

应精馏体系中各操作变量和被控变量的闭环响应曲

线ꎮ 从图 ３ 可以看出＋１０％的进料流量扰动对 ＣＳ１
　 　 　 　 　 　 　

(ａ)第 ２ 级理论板温度

对进料流量扰动的响应曲线

(ｂ)γ－十一内酯流量

对进料流量扰动的响应曲线

(ｃ)再沸器热负荷对进料流量

扰动的响应曲线

(ｄ)丙烯酸流量对进料流量

扰动的响应曲线

(ｅ)γ－十一内酯收率对进料流量扰动的响应曲线

进料流量:１—＋０􀆰 １％ꎻ２—－０􀆰 １％

图 ３　 Ｆ±１０％扰动下的动态响应曲线

控制系统产生较大影响ꎬ随着 Ｑｒ 无规则波动ꎬＴ２ 也

发生无规则震荡ꎬ考察时间内ꎬ这 ２ 个变量均未能趋

向稳定ꎻ塔釜 γ－十一内酯采出流速先是快速降低ꎬ
后降低速度减缓ꎬ但也未能趋于稳定ꎻ经计算得到的

γ－十一内酯收率降低到 ５３％以下ꎮ 进料流量－１０％
的扰动对 ＣＳ１ 系统的影响相对小一些ꎬ考察变量均

没有发生震荡波动ꎬ考察过程中 Ｑｒ 保持不变ꎬ而 Ｔ２

一直升高ꎬ由此可见 Ｑｒ 未能对 Ｔ２ 起到控制作用ꎻ塔
釜 γ－十一内酯采出流速稍有增加ꎬ收率增大到

７０％ꎬ这与塔内温度升高提高了反应速率和主反应

选择性有关ꎮ
图 ４ 是对丙烯酸进料摩尔分数 ＺＣ３施加±５％扰

动ꎬ即由 ０􀆰 ０６２ ５ 变为 ０􀆰 ０６５ ６ 和 ０􀆰 ０５９ ４ 时ꎬ各操纵

变量和被控流量的闭环响应曲线ꎮ 从图 ４ 中可以看

出ꎬ丙烯酸摩尔分数＋５％的扰动对 ＣＳ１ 控制系统产

生较大影响ꎬ与进料流量扰动相似ꎬＴ２ 和 Ｑｒ 也发生

无规则波动ꎬ且在考察时间内未能趋向稳定ꎻ塔釜

γ－十一内酯采出流速逐渐升高ꎬγ－十一内酯收率提

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)第 ２ 级理论板温度对进料

组成扰动的响应曲线

(ｂ)γ－十一内酯流量

对进料组成扰动的响应曲线

(ｃ)再沸器热负荷对进料

组成扰动的响应曲线

(ｄ)丙烯酸流量对进料

组成扰动的响应曲线

(ｅ)γ－十一内酯收率对进料组成扰动的响应曲线

丙烯酸摩尔分数:１—＋０􀆰 １％ꎻ２—－０􀆰 １％

图 ４　 ＺＣ３±５％扰动下的动态响应曲线
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高到 ６４􀆰 ８％ꎮ 进料流量－１０％的扰动对 ＣＳ１ 系统的

影响相对较小ꎬ考察变量均没有发生震荡波动ꎬ考察

过程中 Ｑｒ 保持不变ꎬ而 Ｔ２ 一直升高ꎬ因此 Ｑｒ 也未

能对 Ｔ２ 起到控制作用ꎻ塔釜 γ－十一内酯采出流速

稍有降低ꎬ收率最终稳定为 ５９􀆰 ６％ꎮ
通过进料流量和进料组成扰动测试证明ꎬ控制

结构 ＣＳ１ 不能有效抵抗外界扰动ꎬＱｒ 无法控制 Ｔ２

维持稳定ꎬ塔内温度发生较大变化ꎬ从而影响反应速

率和选择性ꎬ也影响塔内物系浓度分布ꎬ在面对进料

流量＋１０％和丙烯酸摩尔分数－５％的扰动时ꎬγ－十
一内酯的收率都有了明显降低ꎬ均<６０％ꎮ
３􀆰 ２　 ＣＳ２ 控制结构

通过实验测试上述控制结构在受到外界(进料

流量和进料组成)扰动时的控制性能ꎮ 图 ５ 给出了

进料流量 Ｆ 出现±１０％的扰动ꎬ即由 １０８ ｋｍｏｌ / ｈ 变

为 １１８􀆰 ８ ｋｍｏｌ / ｈ 和 ９７􀆰 ２ ｋｍｏｌ / ｈ 时ꎬγ－十一内酯反

应精馏体系中各操作变量和被控变量的闭环响应曲

线ꎮ 各变量基本在 ３ ｈ 内恢复稳定ꎬＴ２ 和 Ｔ１１温度值

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)第 ２ 级理论板温度

对进料流量扰动的响应曲线

(ｂ)γ－十一内酯流量

对进料流量扰动的响应曲线

(ｃ)第 １１ 级理论板温度

对进料流量扰动的响应曲线

(ｄ)再沸器热负荷对进料

流量扰动的响应曲线

(ｅ)丙烯酸流量对进料

流量扰动的响应曲线

(ｆ)γ－十一内酯收率

对进料流量扰动的响应曲线

进料流量:１—＋０􀆰 １％ꎻ２—－０􀆰 １％

图 ５　 Ｆ±１０％扰动下的动态响应曲线

能快速回归设定值ꎮ 进料流量增大 １０％时 γ－十一

内酯收率降低到 ６１􀆰 ３％ꎬ进料流量减小 １０％时 γ－十
一内酯收率增大到 ６２􀆰 ４％ꎮ

图 ６ 是对丙烯酸进料摩尔分数 ＺＣ３施加±５％扰

动ꎬ即由 ０􀆰 ０６２ ５ 变为 ０􀆰 ０６５ ６ 和 ０􀆰 ０５９ ４ 时ꎬ各操纵

变量和被控流量的闭环响应曲线ꎮ 图 ６ 中 Ｔ２ 和 Ｔ１１

在 ３ ｈ 内回归设定值ꎬ其他各变量基本在 ４ ｈ 内恢复

稳定ꎮ 丙烯酸摩尔分数增大时ꎬγ－十一内酯收率下

降至 ６１􀆰 ４％ꎻ而丙烯酸摩尔分数降低则情况相反ꎬ
γ－十一内酯收率升高至 ６２􀆰 ４％ꎮ

(ａ)第 ２ 级理论板温度

对进料组成扰动的响应曲线

(ｂ)γ－十一内酯流量

对进料组成扰动的响应曲线

(ｃ)第 １１ 级理论板温度

对进料组成扰动的响应曲线

(ｄ)再沸器热负荷对进料组成

扰动的响应曲线

(ｅ)丙烯酸流量对进料

组成扰动的响应曲线

(ｆ)γ－十一内酯收率

对进料组成扰动的响应曲线

丙烯酸摩尔分数:１—＋０􀆰 １％ꎻ２—－０􀆰 １％

图 ６　 ＺＣ３±５％扰动下的动态响应曲线

系统出现进料流量和组成扰动时ꎬγ－十一内酯

收率的变化与前期研究结果一致ꎮ 从宏观动力学模

型可知ꎬ主反应级数小于副反应ꎬ因此降低丙烯酸摩

尔分数更有利于主反应的进行ꎬ即有利于 γ－十一内

酯收率的提高ꎻ主反应活化能高于副反应ꎬ因此提高

反应温度有利于提高 γ－十一内酯的收率ꎮ 本文中

所建立的 ＣＳ２ 控制结构能在面对外界扰动时ꎬ使系
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统较快恢复稳定ꎬγ－十一内酯收率>６１％ꎮ 此外被

控温度 Ｔ２ 和 Ｔ１１在经历小幅波动后于较短时间内回

归初始值ꎬ也避免了 γ－十一内酯因温度影响而收率

降低ꎮ 进料组成扰动情况下ꎬ系统需要更长的时间

恢复稳定ꎬ说明进料组成对该控制结构性能影响

更大ꎮ

４　 结论

研究了在正辛醇大大过量情况下ꎬγ－十一内酯

反应精馏的过程控制ꎮ
(１)根据灵敏度判据发现温度控制板首选第 ２

块理论板(Ｔ２)ꎬ其次第 １１ 块理论板(Ｔ１１)ꎬ并分别建

立了单端温度控制结构 ＣＳ１ 和两点温度控制结

构 ＣＳ２ꎮ
(２)在 Ａｓｐｅｎ Ｄｙｎａｍｉｃｓ 中ꎬ对 ２ 种控制结构施

加进料流量±１０％和进料组成±５％的扰动ꎬ并对闭

合回路响应曲线进行分析ꎮ 结果显示ꎬ所建立的

ＣＳ１ 控制结构不能有效抵抗外界扰动ꎬ考察变量处

于震荡或发散状态ꎬ当进料流量＋１０％或丙烯酸摩

尔分数＋５％时ꎬγ－十一内酯收率<６０％ꎻ而 ＣＳ２ 控制

结构在面对外界扰动时ꎬ系统在 ３ ~ ４ ｈ 恢复稳定ꎬ
并能保证 γ－十一内酯收率>６０％ꎻ分析还发现进料

组成对 ＣＳ２ 控制系统的影响较进料流量更大ꎮ
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赢创发布 ２０１８ 年第三季度主要财务数据:持续取得出色业绩

　 　 ２０１８ 年第三季度ꎬ赢创调整后息税折旧及摊销前利润
(ＥＢＩＴＤＡ)增至 ６􀆰 ９２ 亿欧元(去年同期为 ６􀆰 ４ 亿欧元)ꎬ两
大增长业务板块营养与消费化学品以及资源效率均取得了
可观的收入增长ꎬ为实现盈利增长做出贡献ꎮ 调整后
ＥＢＩＴＤＡ 利润率升至 １８􀆰 ２％ꎬ而去年同期该数据为 １８％ꎮ

第三季度ꎬ主要由于更高的售价ꎬ销售额增至 ３８ 亿欧
元(去年同期为 ３６ 亿欧元)ꎬ调整后净收入增长 ３５％ꎬ达到
３􀆰 ７ 亿欧元ꎬ相当于调整后每股收益 ０􀆰 ７９ 欧元ꎮ

(１)业务板块业绩表现
资源效率业务板块:第三季度销售额增长 ５％至 １４ 亿

欧元ꎮ 调整后 ＥＢＩＴＤＡ 较去年同期增长 ９％ꎬ至 ３􀆰 ３８ 亿欧
元ꎮ 调整后的 ＥＢＩＴＤＡ 利润率从 ２２􀆰 ９％升至 ２３􀆰 ７％ꎮ 对用
于轻量化设计和水性、环保涂料的高性能聚合物的旺盛需
求推动了该季度的销售ꎮ

营养与消费化学品业务板块:销售额增长 ５％ꎬ达到 １２
亿欧元ꎮ 调整后 ＥＢＩＴＤＡ 上涨 １３％ꎬ至 ２􀆰 １２ 亿欧元ꎮ 调整
后 ＥＢＩＴＤＡ 利润率显著增至 １８􀆰 ２％(去年同期为 １６􀆰 ９％)ꎮ

对于动物营养的氨基酸业务ꎬ市场需求持续旺盛ꎮ 个人护
理和医药健康业务继续强势发展ꎮ

功能材料业务板块:第三季度销售额达到 １０ 亿欧元ꎬ
同比增长 １３％ꎮ 售价上涨主要是因为原材料成本增加ꎮ 莱
茵河的低水位致使运输量减少ꎬ对原材料和货物的流动产
生了负面影响ꎮ 甲基丙烯酸酯业务的市场需求持续良好ꎬ
特别是针对涂料和汽车行业ꎮ 该业务板块调整后 ＥＢＩＴＤＡ
为 １􀆰 ７２ 亿欧元ꎬ与上年同期持平ꎮ 调整后 ＥＢＩＴＤＡ 利润率
从 １８􀆰 ８％降至 １６􀆰 ６％ꎮ

(２)确认全年预期
赢创确认上半年调整后的全年预期ꎬ预计调整后

ＥＢＩＴＤＡ 将在 ２６ 亿至 ２６􀆰 ５ 亿欧元之间ꎬ销售额亦将略有上
升(去年同期为 １４４ 亿欧元)ꎮ 与此同时ꎬ赢创确认 ２０１８ 年
自由现金流将显著高于去年同期(５􀆰 １１ 亿欧元)ꎮ

第四季度ꎬ主要终端市场的需求将持续强劲ꎬ特别是对
营养与消费化学品及资源效率两大增长业务板块而言ꎮ
(王哲)
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