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摘要:基于某企业的蒸氨系统实测基础数据ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ、ＭＡＴＬＡＢ、Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｄｙｎａｍｉｃ 等软件ꎬ开发出了一套应用于

蒸氨塔的实时优化软件ꎮ 该软件通过读取实时进料流量和组成ꎬ计算出在保证废水氨浓度不大于 １００ ｍｇ / Ｌ、液氨质量分数

>９９􀆰 ５％时ꎬ经济最优的塔顶馏出量、塔底热负荷和回流比ꎬ并给出合理的 ＰＩＤ 控制方案ꎮ 对于蒸氨塔处理量为 １００ ｔ / ｈ 的装置ꎬ
以液氨 ３ ５００ 元 / ｔ 价格计ꎬ该技术每年可产生 ５００ 万元经济效益ꎮ
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　 　 高氨氮废水的不合理排放是河流和海洋水体富

营养化的最主要原因之一ꎬ其去除工艺已经越来越

受到行业重视[１－３]ꎮ 处理高氨氮含量的废水耗费企

业大量环保成本ꎬ因此若能对该工段的操作进行优

化并加以控制ꎬ则能降低废水处理的成本[４]ꎮ 李国

忠[５]对某煤化工企业蒸氨塔进行机理建模ꎬ寻找到

进水量不同时最佳的蒸汽消耗ꎮ 王剑舟[６] 利用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对蒸氨塔进行模拟计算ꎬ并对塔板数、进
料位置、回流比与进料热状态分析比较ꎬ发现进料位

置靠近塔下端有利ꎮ 沈连峰等[７] 认为在实际操作

中ꎬ不加碱工艺更为经济ꎮ
本文中主要针对蒸氨塔单元过程的操作进行优

化和控制研究ꎬ重点在实时优化软件与控制结构的

设计ꎬ以达到效益更高且方案可执行的目的ꎮ 目前

针对蒸氨塔的研究主要集中单变量ꎬ并未有更为深

入的多工况优化算法及动态控制ꎬ而通过计算机应

用优化算法[８－１０]ꎬ可快速在多变量中寻找到最优工

况及其操作方案ꎬ动态控制则能辅助操作人员将优

化方案应用到装置中去ꎮ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ、 ＭＡＴＬＡＢ、
Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｄｙｎａｍｉｃｓ 等软件平台[１１－１３] 为优化计算

和实施提供了可能ꎮ

１　 稳态模拟

１􀆰 １　 蒸氨塔单元工艺流程简述

蒸氨塔的基本操作流程为:废氨水经预热器加

热ꎬ补充适量碱液后通过泵打入蒸氨塔ꎬ在蒸氨塔中

挥发氨随着塔板上升在塔顶增浓ꎬ同时塔底废水中

的挥发氨逐步减少ꎮ 塔顶冷凝系统可以实现高浓度

氨水的外送和回流ꎬ塔底再沸器则为提馏段的气液

交换提供了上升气相ꎬ同时排出一部分处理合格的

􀅰６１２􀅰
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低浓度废水ꎬ送往后续工段继续处理ꎮ
１􀆰 ２　 稳态模型

蒸氨塔的稳态模拟是系统的核心ꎬ是模型参数

在线修正和经济优化模型的基础ꎮ 在本文中ꎬ采用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 建立的机理模型作为优化软件的求解

器ꎬ以某企业每小时处理量 １００ ｔ 的蒸氨塔的真实运

行数据为基础ꎬ建立了符合装置实际的机理模型ꎮ
流程如图 １ 所示ꎮ

图 １　 蒸氨塔物料流程

　 　 蒸氨塔模型中的进料数据和塔结构数据完全依

据实测值和实际塔体进行建立ꎬ对比如表 １ 和表 ２
所示ꎮ 模型中的流程工艺数据为机理模型根据真实

数据计算而来ꎬ表 ３ 中可以看出ꎬ机理模型与实际的

相对误差基本小于 １％ꎬ表示模型可以代表装置的

基本运行机理ꎬ在该模型上进行优化计算可预测装

置的优化操作ꎮ
１􀆰 ３　 工艺优化分析

对于上述已经建立好的机理模型ꎬ进行多变量

分析ꎮ 通过流程分析和与车间技术人员沟通ꎬ发现

回流比和采出量是影响产品质量和收率的关键变

量ꎬ因此对不同回流比下采出 /进料比值对装置产品

质量和能耗的影响进行分析ꎮ
１􀆰 ３􀆰 １　 采出 / 进料摩尔比与塔顶液氨质量分数的

关系

不同回流比下ꎬ塔顶液氨质量分数随采出 /进料

摩尔比的增大而增大ꎬ且回流比越大ꎬ塔顶液氨质量

分数越大ꎮ
１􀆰 ３􀆰 ２　 采出 / 进料摩尔比与塔顶冷凝负荷的关系

不同回流比下ꎬ塔顶冷凝负荷随采出 /进料摩尔

比的增大而增大ꎬ且回流比越大ꎬ塔顶冷凝负荷

越大ꎮ
１􀆰 ３􀆰 ３　 采出 / 进料摩尔比与塔底热负荷的关系

不同回流比下ꎬ塔底热负荷随采出 /进料摩尔比

的增大而增大ꎬ且回流比越大ꎬ塔底热负荷越大ꎮ
１􀆰 ３􀆰 ４　 采出 / 进料摩尔比与塔底废水中氨质量分数

的关系

不同回流比下ꎬ塔底废水中氨质量分数随采出 /

　 　 　 　 　 　 　表 １　 蒸氨塔进料数据模型与实测值对比

　 模拟值 实测值 相对误差

流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １００ １００ ０

温度 / ℃ ３０ ３０ ０

摩尔分数 / ％ 　 　 　

　 Ｈ２Ｏ ０􀆰 ８０８５ ０􀆰 ８０８５ ０

　 ＮＨ３ ０􀆰 １９０１ ０􀆰 １９０１ ０

　 Ｈ２ ０􀆰 ０００２ ０􀆰 ０００２ ０

　 Ｎ２ ０􀆰 ０００８ ０􀆰 ０００８ ０

表 ２　 蒸氨塔模型参数模型与实测值对比

　 模拟值 实测值

理论塔板数 １５ １５

冷凝方式　 塔顶全凝＋排不凝气 塔顶全凝＋排不凝气

进料位置　 ７ ７

再沸器型式 釜式再沸器 釜式再沸器

表 ３　 蒸氨塔流程数据模型与实测值对比

　 模拟值 实测值 相对误差 / ％

进料入塔温度 / ℃ １５０ １５０ －０􀆰 ２０

塔顶采出量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １５􀆰 ８９ １５􀆰 ７５ －０􀆰 ０５

塔顶回流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ２３􀆰 ４５ ２３􀆰 ４ －０􀆰 ３２

回流温度 / ℃ ５０􀆰 ２ ５０ －０􀆰 ４１

塔顶采出温度 / ℃ ５４􀆰 ２ ５４ ０􀆰 ３９

塔底温度 / ℃ ２１２􀆰 ４ ２１２ －０􀆰 ５１

塔底再沸器蒸汽用量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ２３􀆰 １ ２３ －０􀆰 ４１

塔底外送量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ８２􀆰 ３１ ８２􀆰 ３ －０􀆰 ８５

塔顶液氨浓度 / ％ ９９􀆰 ７ ９９􀆰 ７ ０􀆰 １０

塔底废水中氨含量 / １０－６ １０４ １０５ －１􀆰 ２２

􀅰７１２􀅰
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进料摩尔比的增大而减小ꎬ且回流比越大ꎬ塔底废水

中氨质量分数越小ꎮ
根据以上分析ꎬ可以看出在回流比一定时ꎬ出量

增大ꎬ塔顶液氨产品的质量分数先增后减ꎬ这是因为

在采出量比较小的阶段时ꎬ增加采出量能使轻组分

更好地抽出ꎬ而过了一定的量后轻组分会被后续的

重组分稀释ꎬ造成纯度下降ꎮ 另外ꎬ随着采出量增

加ꎬ冷凝负荷逐渐增大(冷凝负荷为负值)ꎬ塔底热

负荷逐渐增大ꎬ塔底废水中氨质量分数减小ꎮ
而在相同的采出量下ꎬ回流比越大ꎬ塔顶液氨质

量分数越高、冷凝负荷越大ꎬ塔底热负荷越大ꎬ废水

氨质量分数越小ꎮ 可见在该装置中ꎬ产品质量的提

升需增加部分能耗ꎮ

２　 实时优化软件的开发

２􀆰 １　 实时优化功能

对于蒸氨塔而言ꎬ优化即保证最大的液氨采出

量ꎬ且液氨质量分数合格ꎬ同时也能达到废水中氨质

量分数最小ꎮ 该优化软件在运行时会实时读取与装

置相关的进料、产品、公用工程的价格等ꎬ然后由优

化模型寻优求解出最优解ꎬ并将优化方案传递给操

作人员ꎬ最终实现蒸氨塔系统的实时优化ꎮ
２􀆰 ２　 优化系统结构

优化软件及系统与实时数据库和控制系统是直

接关联的ꎬ上层直接接到实时数据库ꎬ从中读取来自

装置的生产操作数据ꎬ形成完整的闭环ꎮ 系统执行

顺序如下ꎮ
(１)读取 ＤＣＳ 数据和原料分析数据并导入数据

库中ꎮ
(２)优化软件读取实时数据ꎬ并自动建立机理

模型ꎬ使蒸氨塔机理模型与实际读取的各数据之差

的平方和最小ꎮ
(３)获取当前产品和公用工程的价格ꎬ设定目

标函数为经济效益最优的操作方案ꎮ
ｍａｘ 利润＝塔顶产品流量×对应纯度下塔顶产

品价格－塔底产品流量×对应纯度下塔底废水处理

费用－冷却水和蒸汽费用 －原料流量 ×原料折算

价格ꎮ
(４)在装置处理能力范围内ꎬ求得目标函数的

最大值ꎬ并显示出可执行的工艺方案ꎮ
２􀆰 ３　 优化方案的实现

优化方案从具体实施到装置产生效果ꎬ还需要

技术人员或其他控制程序结合自身操作经验和方案

提供的各变量调整方向ꎬ将装置调整至最优状态ꎮ

蒸氨塔在线优化控制的目标是塔底液氨质量分

数达标的前提下ꎬ再沸器热负荷最小ꎬ产品采出量最

大ꎬ即经济效益最佳ꎮ 控制系统是在线优化系统的

下层ꎬ在系统中的作用是通过接收来自优化系统的

操作变量和被控变量优化值ꎬ从而控制装置以实现

优化ꎮ
２􀆰 ４　 优化系统及结果讨论

本文中基于 ＭＡＴＬＡＢ 开发了一套可用于蒸氨

塔的优化系统ꎬ程序的打开界面如图 ２ 所示ꎮ 该系

统程序自动与 ＤＣＳ 和 ＬＩＭＳ 数据库实时链接ꎬ操作

人员只需点击优化计算按钮ꎬ系统将自动计算出当

前工况下的优化操作方案ꎮ

图 ２　 优化系统打开界面

为测试优化软件的优化功能ꎬ分别以本文中采

集到的该企业生产数据为基础ꎬ进行了优化计算ꎬ优
化计算完毕后方案展示在界面中如图 ３ 所示ꎮ 对于

当前工况ꎬ系统计算出需将塔顶温降低 ２℃ꎬ将回流

温度降低 ２℃ꎬ将回流量降低 １􀆰 １ ｔ / ｈꎬ再沸器蒸汽量

提高 １􀆰 １ ｔ / ｈꎬ能在产品合格前提下增加液氨产量

１ ｔ / ｈꎮ

图 ３　 优化系统计算结果界面

在实际生产中ꎬ操作人员应对进料组成和流量
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的变化时ꎬ往往需要根据分析结果在 ８ ｈ 左右的时

间将装置控到产品合格的水平上ꎬ而在优化软件的

辅助下ꎬ１ ｈ 左右即可达到目标ꎮ
２􀆰 ５　 优化方案的经济效益

以目前该企业装置平均进料量 １００ ｔ / ｈ 计算ꎬ
全年有 ２０％左右工况与本文中工况类似ꎬ存在较

大的优化空间ꎬ操作人员在优化软件的辅助下操

作装置ꎬ全年平均每小时能增产 ０􀆰 ２ ｔ 的液氨ꎬ同
时增加 １ ｔ / ｈ 的蒸汽消耗和其他能耗ꎬ以当前液氨

价格 ３ ５００ 元 / ｔ 计ꎬ该项技术每年能为企业带来约

５００ 万元经济效益ꎮ

３　 动态模拟

对于真实工况匹配的模型进行传统的 ＰＩＤ 控

制研究ꎬ以便于探索该蒸氨塔实际操作的可控性ꎮ
３􀆰 １　 温度灵敏板的选取

在搭建温度控制结构之前首先要进行稳态分

析ꎬ选择适宜的温度控制点ꎮ
分别针对蒸氨塔模型作相应的温度分布曲线

图、温差图如图 ４ 所示ꎮ
可以看出ꎬ蒸氨塔第 ２ 块板和第 ３ 块板以及第

３ 块板和第 ４ 块板之间的温差较大ꎬ根据斜率判

据[１３]ꎬ初步选择蒸氨塔的第 ３ 块塔板作为温度灵

敏板ꎮ 考虑传统的单塔控制时ꎬ首先选用一个温

度控制点ꎬ若控制效果不佳再考虑新的控温点ꎮ
本文中拟通过控制再沸器的负荷来控制蒸氨塔的

第 ３ 块板的温度ꎮ

(ａ)温度 (ｂ)温差

再沸器热负荷:１—＋０􀆰 １％ꎻ２—－０􀆰 １％
(ｃ)热负荷变化

图 ４　 蒸氨塔温度、温差分布曲线及再沸器热负荷

变化±０􀆰 １％各塔板温度的灵敏度曲线

对稳态模拟结果添加合适的泵和阀门ꎬ泵和阀

门的压降取 ３００ ｋＰａꎮ 由稳态模型可计算出塔径为

２􀆰 ２ ｍꎮ 根据式(１)计算相应的塔釜液槽及塔顶回

流罐宽度 Ｄꎬ动态模拟所需要的另一个尺寸 Ｈ(高
度)约等于 ２Ｄꎮ

Ｖ ＝ (πＤ２ / ４)(２Ｄ) (１)

３􀆰 ２　 温度控制结构的搭建

将计算完毕的完整稳态模型从 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 导入

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｄｙｎａｍｉｃｓ 中ꎬ运行初始化后ꎬ根据选定的

温度控制点搭建控制结构 ＣＳ１ꎬ主要包括基础的液

图 ５　 蒸氨塔流程在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｄｙｎａｍｉｃｓ 中的控制结构以及控制器面板

􀅰９１２􀅰



现代化工 第 ３９ 卷第 ４ 期

位控制、压力控制以及温度控制以保证产品纯度ꎮ
具体结构如下:①蒸氨塔釜液相采出量控制塔釜液

位(正作用)ꎻ②再沸器负荷控制第 ３ 块板的温度

(反作用)ꎻ③通过冷凝器负荷来控制塔顶压力(反
作用)ꎻ④通过顶部产品采出量来控制回流罐液位

(正作用)ꎮ
液位控制器的增益为 ２ꎬ积分时间为 ９ ９９９ꎻ流

量控制器的增益为 ０􀆰 ５ꎬ积分时间为 ０􀆰 ３ꎮ 因温度控

制滞后时间较长ꎬ故需要在温度控制器的输入信号

端插入时间为 １ ｍｉｎ 的死区时间元件ꎬ继而初始化

运行ꎮ 在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｄｙｎａｍｉｃｓ 中的结构以及控制

器面板如图 ５ 所示ꎮ
动态模型稳定运行 ０􀆰 ５ ｈ 后ꎬ对体系中的进料

量±２０％的扰动ꎬ并对进料组成±１０％的扰动ꎬ记录

产品纯度、塔板温度等参数的响应曲线ꎬ如图 ６、图 ７
所示ꎮ

进料量:１—＋２０％ꎻ２—－２０％

图 ６　 ±２０％进料量扰动时 ＣＳ１ 的动态响应图

进料组成:１—＋１０％ꎻ２—－１０％

图 ７　 ±１０％进料组成扰动时 ＣＳ１ 的动态响应图

以上动态响应曲线为塔底液氨浓度不大于

１００ ｍｇ / Ｌ 时各变量的动态情况ꎬ可以看出余差和超

调量都微乎其微ꎮ 灵敏板的温度可回归至设定值ꎬ
且调节时间控制在 ２ ｈ 之内ꎮ 故而在进料量和组成

的扰动下ꎬ控制效果较为稳定ꎮ

４　 总结

通过对蒸氨塔装置建立稳态模型、编写优化计

算程序、分析控制结构等工作ꎬ得到了一套适用于蒸

氨塔的优化系统和控制结构ꎬ并应用某企业的真实工

况下进行自动优化计算ꎬ计算出在进料量 １００ ｔ / ｈꎬ液
氨产量 １５􀆰 ７５ ｔ / ｈ 的工况下ꎬ将液氨产量提升至

１６􀆰 ７２ ｔ / ｈꎬ回流量减小至 ２２􀆰 ３４ꎬ同时保证液氨产品

质量合格且塔底液氨浓度不大于 １００ ｍｇ / Ｌꎮ 针对

该工况搭建 ＰＩＤ 控制结构 ＣＳ１ꎬ通过测试发现ꎬ在保

证产品合格时ꎬ进料发生扰动均可达标ꎬ且调节时间

控制在 ２ ｈ 之内ꎬＣＳ１ 控制效果良好ꎮ
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