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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 建立不同工况下改进型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并与传统的差压热耦合精馏进行比较ꎮ 结果

表明ꎬ辅助冷凝器和中间冷却器冷却负荷分配不同ꎬ高低压塔的分离负荷不同ꎬ节能效果也不同ꎬ也是动态性能差异的主要原

因ꎮ 选择部分耦合流程可以使流程更加灵活ꎬ通过优化冷却负荷分配比ꎬ可以使改进型流程比传统流程具有更好的控制效果ꎮ
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　 作者简介:赵建章(１９８２－)ꎬ男ꎬ硕士ꎬ讲师ꎬ研究方向为过程模拟、优化及控制ꎬ５４３９２１３９７＠ ｑｑ.ｃｏｍꎻ杨智勇(１９６９－)ꎬ男ꎬ硕士ꎬ副教授ꎬ研究方向

为化工过程模拟与优化ꎬ通讯联系人ꎬ４２７７８７４５８＠ ｑｑ.ｃｏｍꎮ

　 　 差压热耦合精馏是将普通精馏塔分割为高压塔

和低压塔ꎬ通过冷凝再沸器实现高低压塔的热耦合ꎬ
从而实现精馏过程的大幅度节能[１]ꎮ 作为一种新

型的高效节能的精馏技术ꎬ被应用于分离丙烯－丙
烷[１－２]、混合 Ｃ４ 分离[１]、甲基环戊烷－苯[３－４]ꎬ制备

高纯戊烷[５]、三氯氢硅[６] 以及萃取精馏[４]、反应精

馏[７]ꎬ并研究了各自的动态性能ꎮ 张吕鸿等[３] 提出

了一种改进型的差压热耦合精馏ꎬ建立了通用模型ꎬ
确立了差压热耦合精馏 ３ 种典型的操作状态ꎬ并应

用于分离甲基环戊烷－苯ꎬ取得较好的节能效果ꎮ
本文中通过对改进型差压热耦合精馏的深入研

究ꎬ将其应用于炼厂气体分馏装置丙烯精馏ꎬ分析节

能效果及实质ꎬ并考察不同控制方案下的动态性能ꎬ
为改进型差压热耦合流程控制系统设计提供指导ꎮ

１　 改进型差压热耦合精馏稳态模拟

气液平衡选用 ＲＫ－ＳＯＡＶＥ 物性方法[８]ꎬ原料组

成及产品要求如表 １ 所示ꎮ 高压塔塔顶压力取
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１􀆰 ７００ ＭＰａꎬ保证主换热器传热温差不小于 ５℃ꎬ并
对高低压塔板数进行优化ꎬ塔的基本参数如表 ２
所示ꎮ

表 １　 进料与产品组成表

组分
进料 /

(ｋｇ􀅰ｋｇ－１)

产品 / (ｋｇ􀅰ｋｇ－１)

塔顶 塔底

丙烯 ０􀆰 ７４ ０􀆰 ９９６ ０􀆰 ９５５

丙烷 ０􀆰 ２６ ０􀆰 ００４ ０􀆰 ０４５

表 ２　 高、低压塔基本参数

塔 塔压 / ＭＰａ 塔板数 进料板

高压塔 １􀆰 ７００ １５６ —

低压塔 １􀆰 １６５ ４４ １

选用 ＲａｄＦｒａｃ 模型分别对传统差压热耦合流

程、改进型差压热耦合流程(中间冷却器出口温度

分别为 ４３􀆰 ０００、４０􀆰 ０００、３７􀆰 ５１０、３５􀆰 ４８１ 及完全耦

合)进行模拟ꎬ流程如图 １ 所示ꎬ模拟结果如表 ３
所示ꎮ

Ｔ１０１—高压塔ꎻＴ１０２—低压塔ꎻＥ１０１—主换热器ꎻ

Ｅ１０２—辅助冷凝器ꎻＥ１０３—中间冷却器ꎻＶ１０１—回流罐ꎻ

Ｃ１０１—压缩机ꎻＰ１０１、Ｐ１０２、Ｐ１０３—泵

图 １　 改进型差压热耦合精馏流程

表 ３　 模拟结果表

精馏系统

压缩机 辅助冷凝器 Ｅ１０２ 中间冷却器 Ｅ１０３

功耗 /

ｋＷ

进口流量 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

热量 /

ｋＷ

出口温度 /

℃

热量 /

ｋＷ

出口温度 /

℃

低压塔塔顶气体

丙烯组成 /

(ｋｇ􀅰ｋｇ－１)

传统差压热耦合精馏 １６５８􀆰 ６８ ４５９４􀆰 ２８ －２１８８􀆰 ２５ ３５􀆰 ４８１ — — ０􀆰 ７６１２

改进型差压热耦合精馏 　 　 　 　 　 　 　

　 部分耦合 １ １６５１􀆰 ０８ ４５７３􀆰 ３５ －１４９４􀆰 ８５ ３５􀆰 ４８１ －６９０􀆰 ６２ ４３􀆰 ０００ ０􀆰 ７６７７

　 部分耦合 ２ １６４６􀆰 ２１ ４５５９􀆰 ９２ －１０４０􀆰 １８ ３５􀆰 ４８１ －１１４３􀆰 ６１ ４０􀆰 ０００ ０􀆰 ７７１７

　 部分耦合 ３ １６４４􀆰 ２６ ４５５４􀆰 ５８ －６７１􀆰 ６０ ３５􀆰 ４８１ －１５１３􀆰 ５９ ３７􀆰 ５１０ ０􀆰 ７７５０

　 部分耦合 ４ １６３９􀆰 ５９ ４５４１􀆰 ６８ －３７８􀆰 ０３ ３５􀆰 ４８１ －１８０３􀆰 ９４ ３５􀆰 ４８１ ０􀆰 ７７７３

　 完全耦合 １６３５􀆰 ８０ ４５３１􀆰 ２２ — — －２１７３􀆰 ６１ ３２􀆰 ８７６ ０􀆰 ７８００

　 　 注:忽略管道阻力ꎬ压缩机的进口压力与低压塔操作压力相同ꎻ压缩机功耗选用 Ｉｓｅｎｔｒｏｐｉｃ ｕｓｉｎｇ ＧＰＳＡ ｍｅｔｈｏｄ 计算ꎬ且等熵效率取系统默认

值 ０􀆰 ７２ꎮ

　 　 由表 ３ 的模拟结果可以看出:
(１)辅助冷凝器和中间冷却器的冷却负荷具有

显著的相关性ꎬ此消彼长ꎮ 对差压热耦合精馏系统

进行能量衡算时ꎬ辅助冷凝器和中间冷却器的作用

都是移除热量ꎬ当进料和出料状况相同的情况下ꎬ供
给此系统的能量变化不大时ꎬ辅助冷凝器和中间冷

却器移除热量一定是此消彼长的关系ꎮ 此系统完全

耦合时与其他情况差异较大ꎬ是由于该情况下塔顶

产品出料压力较大 (没有辅助冷凝器的压降) 导

致的ꎮ
(２)随着中间冷却器出口温度逐渐降低ꎬ即中

间冷却器移除热量增加ꎬ压缩机的功耗逐渐降低ꎮ
真实气体压缩机的等熵压缩功耗在进出口压缩因子

变化不大的情况下可以按式(１)计算[９－１０]:

Ｗｓ(Ｒ) ＝ [Ｋ / (Ｋ － １)]ＺｍｎＲＴ１[(ｐ２ / ｐ１) (Ｋ－１) / Ｋ － １](１)

式中ꎬＷｓ(Ｒ)为等熵压缩(可逆绝热压缩)轴功ꎬｋＷꎻＫ
为混合气体的绝热指数ꎻＺｍ 为压缩机进出口平均压

缩因子ꎬ按 Ｚｍ ＝(Ｚ进＋Ｚ出) / ２ 计算ꎻＴ１ 为压缩机进口

温度ꎬＫꎻｎ 为通过压缩机气体的摩尔流量ꎬｋｍｏｌ / ｓꎻＲ
为通用气体的常数ꎬ８􀆰 ３１４ Ｊ / (ｍｏｌ􀅰Ｋ)ꎻｐ１、ｐ２ 分别为

压缩机进、出口压力ꎬＭＰａꎮ
为了分析式(１)右边的各项对压缩机功耗的贡

献ꎬ采用功耗的自然对数ꎬ使乘除运算化为加减运

算ꎬ如表 ４ 所示ꎮ 由表 ４ 可以看出ꎬ进口流量和功耗

的自然对数之差几乎是定值ꎬ即式(１)右边除进口

流量外的其他各项的乘积几乎不变ꎬ因此压缩机的

功耗变化是由于通过压缩机的摩尔流量变化导

致的ꎮ
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表 ４　 压缩机功耗影响因素分析表

精馏系统
功耗的

对数①

进口流量的

对数②

其他项的

对数②－①

传统差压热耦合精馏 ７􀆰 ４１３８ ８􀆰 ４３２６ １􀆰 ０１８８

改进型差压热耦合精馏 　 　 　

　 部分耦合 １ ７􀆰 ４０９２ ８􀆰 ４２８０ １􀆰 ０１８８

　 部分耦合 ２ ７􀆰 ４０６２ ８􀆰 ４２５１ １􀆰 ０１８９

　 部分耦合 ３ ７􀆰 ４０５０ ８􀆰 ４２３９ １􀆰 ０１８９

　 部分耦合 ４ ７􀆰 ４０２２ ８􀆰 ４２１１ １􀆰 ０１８９

　 完全耦合 ７􀆰 ３９９９ ８􀆰 ４１８７ １􀆰 ０１８８

(３)进一步考察通过压缩机的摩尔流量变化的

原因ꎬ发现中间冷却器的加入及冷却负荷的增加改

变了高、低塔的分离负荷ꎮ 随着中间冷却器冷却负

荷的增加ꎬ低压塔塔顶逸出的气体丙烯含量增加ꎬ即
低压塔的分离负荷增加ꎬ高压塔的分离负荷降低ꎮ
在塔板数不变的情况下ꎬ塔内的气液相负荷随着分

离负荷的改变而改变ꎬ因此改变中间冷却器冷却负

荷实质是改变了高、低压塔的气液相负荷ꎬ如图 ２
所示ꎮ

(ａ)Ｔ１０１

(ｂ)Ｔ１０２

图 ２　 差压热耦合精馏系统气液相负荷图

由此可见ꎬ改进型差压热耦合精馏系统的中间

冷却器的引入ꎬ实质是改变了高、低压塔内的气液相

负荷ꎬ因此该冷却器的冷却负荷的变动会同时引起

高、低压塔内的气液相负荷改变ꎮ

２　 改进型差压热耦合精馏系统控制方案的

设计

　 　 在 Ｓｈｉｎｓｋｅｙ、Ｗｉｌｌｉａｍ 等设计的精馏系统的控制

方案[１１－１３]———ＲＲ－ＢＲ 方案、Ｄ－Ｂ 方案基础上设计

传统和改进型差压热耦合精馏的控制方案ꎬ如图 ３、
图 ４ 所示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 ３　 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 ４　 差压热耦合精馏塔控制系统图(Ｄ－Ｂ)

(１)液位控制及产品质量控制

液位控制及产品质量控制如表 ５ 所示ꎮ
表 ５　 液位控制及产品质量控制

控制方案 ＲＲ－ＢＲ 方案 Ｄ－Ｂ 方案

回流罐液位 塔顶产品采出量和回流量 回流量

高压塔液位 塔底物料采出量

低压塔液位 塔底物料的循环量

塔顶产品不纯度

　 (丙烷质量分数)

回流比 塔顶产品采出量

塔底产品不纯度

　 (丙烯质量分数)

再沸比 塔底产品采出量

(２)温度控制ꎮ 由于该精馏系统中的物系属于
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低相对挥发度物系ꎬ塔内温度分布梯度较小ꎬ只能采

用直接组分控制ꎬ因此该系统中的温度控制只有中

间冷却器的出口温度ꎬ通过调节中间冷却器的冷却

量进行控制ꎮ
(３)压力控制ꎮ 低压塔的塔顶压力是通过调节

压缩机的负荷实现的ꎬ而高压塔的塔顶压力的控制

分 ３ 种情况:①传统差压热耦合精馏系统通过调节

辅助冷凝器的冷却负荷实现ꎮ ②完全耦合的改进型

差压热耦合精馏系统通过调节中间冷却器的冷却负

荷实现ꎮ ③部分耦合的改进型差压热耦合精馏系统

有 ２ 种方案可以选择ꎬ方案一ꎬ调节辅助冷凝器的冷

却负荷ꎻ方案二ꎬ调节中间冷却器的冷却负荷ꎬ在实

际模拟中通过改变中间冷却器出口温度的给定值

实现ꎮ

３　 改进型差压热耦合精馏系统动态模拟

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ꎮ
通过对不同耦合流程的考察发现ꎬ在 １ ｈ 时加

入干扰ꎬ塔底不纯度在 １０ ｈ 时已趋于稳定ꎬ塔顶不

纯度在 １３~１５ ｈ 时趋于稳定ꎬ因此 １０ ｈ 动态响应基

本可以反映出各流程的动态响应特点ꎬ即只需要考

察前 １０ ｈ 动态响应ꎬ如图 ５ 所示ꎮ

　 　 注:①第一、二列图分别是在进料量扰动下塔顶、塔底不纯度动态响应图ꎻ第三、四列图分别是在进料组成扰动下塔顶、塔底不纯度动

态响应图ꎮ ②部分耦合动态响应图(前 ４ 行图)中编号为 １、３ 的曲线是在 Ｄ－Ｂ 控制方案下压力控制分别采用方案一、方案二动态响应曲

线ꎻ编号为 ２、４ 的曲线是在 ＲＲ－ＢＲ 控制方案下压力控制分别采用方案一、方案二动态响应曲线ꎮ ③传统和完全耦合动态响应图(第五行

图)中编号为 １、２ 的曲线分别是传统流程在 Ｄ－Ｂ、ＲＲ－ＢＲ 控制方案下动态响应曲线ꎬ３、４ 的曲线完全耦合流程在 Ｄ－Ｂ、ＲＲ－ＢＲ 控制方案

下动态响应曲线ꎮ

图 ５　 部分耦合流程在进料量和进料组成扰动下塔顶和塔底产品质量动态响应图
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　 　 由图 ５、表 ６ 可以看出ꎬ干扰类型、控制方案、压
力控制方案以及流程不同ꎬ动态响应则不同ꎬ具体分

析如下ꎮ
表 ６　 不同情况下塔顶和塔底不纯度超调量分析表

　

Ｄ－Ｂ ＲＲ－ＢＲ

进料量

扰动

进料组分

扰动

进料量

扰动

进料组分

扰动

１ ２ １ ２ １ ２ １ ２

压力控制方案一 　 　 　 　 　 　 　 　

　 部分耦合 １ ６􀆰 ２７ １􀆰 ６６ ３􀆰 ３５ ３􀆰 ４４ １􀆰 ９１ ０􀆰 ８８ ０􀆰 ４３ ２􀆰 ６１

　 部分耦合 ２ ６􀆰 ４６ １􀆰 ６２ ３􀆰 ５２ ３􀆰 ３９ ２􀆰 ２１ １􀆰 １５ ０􀆰 ５５ ３􀆰 ９９

　 部分耦合 ３ ６􀆰 ４１ ２􀆰 ５５ ３􀆰 ５２ ５􀆰 ２３ １􀆰 ４３ １􀆰 ４５ ０􀆰 ３０ ５􀆰 ４６

　 部分耦合 ４ ３􀆰 ２０ ２􀆰 ５ １􀆰 ７３ ５􀆰 ２５ １􀆰 ９２ １􀆰 ２３ ０􀆰 ４７ ４􀆰 ２１

传统 ３􀆰 ９８ ２􀆰 １６ ２􀆰 １６ ４􀆰 ４６ ２􀆰 ５３ １􀆰 ２８ ０􀆰 ６８ ４􀆰 ６７

　

Ｄ－Ｂ ＲＲ－ＢＲ

进料量

扰动

进料组分

扰动

进料量

扰动

进料组分

扰动

１ ２ １ ２ １ ２ １ ２

压力控制方案二 　 　 　 　 　 　 　 　

　 部分耦合 １ ４􀆰 ９２ ２􀆰 ０３ ２􀆰 ７７ ４􀆰 １２ １􀆰 ５１ １􀆰 ２１ ０􀆰 ３４ ３􀆰 ８２

　 部分耦合 ２ ６􀆰 ３４ １􀆰 ０５ ３􀆰 ５３ ２􀆰 １４ １􀆰 ４３ １􀆰 ４３ ０􀆰 ３３ ４􀆰 ９６

　 部分耦合 ３ ６􀆰 ３８ ２􀆰 ２６ ３􀆰 ５４ ４􀆰 ６３ １􀆰 ７８ １􀆰 １１ ０􀆰 ４５ ３􀆰 ５３

　 部分耦合 ４ ４􀆰 ２８ １􀆰 ９６ ２􀆰 ４１ ４􀆰 １３ ２􀆰 １９ １􀆰 ２３ ０􀆰 ５７ ３􀆰 ７２

完全耦合 ６􀆰 ８０ １􀆰 ９９ ３􀆰 ７４ ４􀆰 １６ １􀆰 ７５ １􀆰 ３３ ０􀆰 ４８ ４􀆰 ７３

　 　 注:１ 表示塔顶不纯度即丙烷的质量分数与标准值(０􀆰 ００４)之差

绝对值×１０６ꎬｋｇ / ｋｇꎻ２ 表示塔底不纯度即丙烯的质量分数与标准值

(０􀆰 ０４５)之差绝对值×１０４ꎬｋｇ / ｋｇꎮ

(１)不同的流程下的动态响应都符合相应的控

制方案的响应ꎬ响应曲线的趋势大致相仿:①在施加

正阶跃(进料量＋１０％或者丙烯含量＋５％)ꎬＤ－Ｂ 控

制方案塔顶不纯度的极值出现在波谷ꎬＲＲ－ＢＲ 控制

方案则出现在波峰ꎬ而塔底不纯度的极值 ２ 种干扰

则不同ꎮ ②进料量的扰动的超调量大于进料组成的

扰动ꎬ但峰值时间进料量的扰动早于进料组成的扰

动ꎮ ③ＲＲ－ＢＲ 控制方案的控制效果优于 Ｄ－Ｂ 控制

方案ꎮ
以上这些是由于 ２ 种不同控制方案对回流量和

再沸器加热量的控制力不同导致的[２]ꎮ
(２)改进型差压热耦合在完全耦合时与传统流

程相比ꎬＤ－Ｂ 控制方案和 ＲＲ－ＢＲ 控制方案出现了

不同的响应曲线:①在 Ｄ－Ｂ 控制方案下ꎬ传统流程

塔顶产品的不纯度超调量明显小于前者ꎬ而且峰值

时间早于前者ꎬ这使得在塔顶产品质量控制效果明

显优于前者ꎮ 而在塔底产品质量控制上两者相差不

大ꎬ后者略优于前者ꎮ 这是由于对传统流程进行改

造后ꎬ高压塔塔顶和低压塔塔底的耦合增加了ꎮ 传

统流程中ꎬ高压塔的压力控制通过控制辅助冷凝器

的冷却量实现ꎬ高压塔塔顶蒸汽和低压塔塔底再沸

之间耦合可通过调节辅助冷凝器的降低ꎬ同时不产

生其他明显影响ꎬ而改造后完全耦合流程ꎬ低压塔塔

底循环量影响塔顶蒸汽的冷凝效果及冷却后温度ꎬ
使得因液位变化、产品质量变化导致采出量的变化

以及回流温度的变化(塔底循环量变化通过主换热

器产生的变化)具有叠加效应ꎬ从而对高压塔的气

液负荷产生较大影响ꎬ使该控制通道比传统流程惯

性和滞后性都较大ꎬ因此塔顶产品质量控制效果劣

于传统流程ꎮ 而在塔底产品质量控制上ꎬ两者在阶

跃干扰加入后ꎬ低压塔塔底循环量都明显改变ꎬ这对

于塔底产品质量控制有利ꎬ因此差别不大ꎬ超调量也

较塔顶产品小ꎮ ②在 ＲＲ－ＢＲ 控制方案下ꎬ传统流

程塔顶产品的不纯度超调量大于前者ꎬ但两者的差

异明显小于 Ｄ－Ｂ 控制方案ꎬ同时峰值时间没有明显

差异ꎬ在塔顶产品质量控制效果明显劣于前者ꎮ 而

在塔底产品质量控制上两者相差不大ꎬ只是完全耦

合流程在波谷略低于传统流程ꎮ 这是由于该控制方

案下采用的是回流比和再沸比控制回流量和采出

量ꎬ导致在相同的干扰下塔内的气液负荷变化程度

低于 Ｄ－Ｂ 控制方案ꎬ因此产品质量出现了相反方向

的响应曲线ꎮ 在这样的响应曲线下ꎬ完全耦合流程

使得上述叠加效应出现了相互抵消作用ꎬ减弱了干

扰导致的产品质量波动ꎬ导致完全耦合流程在塔顶

产品控制上优于传统流程ꎮ 在塔底产品控制上与 Ｄ
－Ｂ 控制方案有类似效果ꎮ

(３)对于部分耦合流程ꎬ高压塔塔顶压力控制

采用压力控制方案一或者压力控制方案二ꎬ会导致

有不同的响应曲线:①无论在 Ｄ－Ｂ 控制方案下还是

ＲＲ－ＢＲ 控制方案下ꎬ压力控制方案一、二在干扰加

入后形成的新稳态是不同的ꎬ压力控制方案二是恒

定了辅助冷却器的负荷ꎬ只改变了中间冷却器的负

荷ꎬ而压力控制方案一辅助冷却器和中间冷却器会

有相同趋势的负荷变化ꎬ因此达到新的稳态ꎬ不同压

力控制方案ꎬ因冷却负荷在这两者的分配不同ꎬ导致

高、低压塔的气液相负荷不同ꎬ压缩机的功耗也不

同ꎮ 如加入＋１０％进料量阶跃干扰ꎬ压力控制方案

二低压塔气液负荷更大ꎬ压缩机的功耗会低一些ꎮ
②在 Ｄ－Ｂ 控制方案下ꎬ在塔顶产品质量控制上ꎬ部
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分耦合 ２、３ ２ 种压力控制方案动态响应差异不大ꎬ
部分耦合 １、４ 则出现了明显差异ꎬ同时部分耦合 １
压力控制方案二优于压力控制方案一ꎬ部分耦合 ４
出现了相反的情况ꎬ且部分耦合 ４ ２ 种压力控制方

案的动态性能明显优于其他 ３ 种工况ꎮ 但是部分耦

合流程和传统流程及完全耦合流程进行比较ꎬ除部

分耦合 ４ 压力控制方案一以外ꎬ其他 ３ 种耦合流程

的 ２ 种压力控制方案控制质量都劣于传统流程ꎬ优
于完全耦合流程ꎬ这是由于增加中间冷却器后叠加

效应在 Ｄ－Ｂ 控制方案下增强了产品质量波动ꎮ 考

察部分耦合 １ 流程ꎬ该流程中中间冷却器的负荷相

对辅助冷凝器较少ꎬ辅助冷凝器在压力控制方案二

中恒定了冷却负荷ꎬ叠加效应因辅助冷凝器的恒定

负荷而被削弱ꎬ因此塔顶产品质量控制效果与压力

控制方案一相比相对较好ꎮ 随着中间冷却器负荷的

增加ꎬ辅助冷凝器负荷的减少ꎬ辅助冷却器的冷却负

荷对叠加效应的削弱作用减弱ꎬ因此塔顶产品质量

控制效果出现了恶化(部分耦合 ２、３)ꎮ 到部分耦合

４ 流程ꎬ辅助冷凝器的负荷相对中间冷却器较少ꎬ采
用压力控制方案二ꎬ叠加效应的削弱作用已经很弱ꎬ
难以克服低压塔塔底循环量增加(与中间冷却器的

冷却负荷有关)而导致的回流液的温度变化ꎬ而压

力控制方案一ꎬ一方面通过调整辅助冷凝器的负荷

增强对叠加效应的削弱ꎬ另一方面恒定中间冷却器

的出口温度ꎬ减少了低压塔塔底循环量ꎬ因此塔顶产

品的控制效果优于压力控制方案二ꎮ 同时ꎬ由于辅

助冷凝器的冷却负荷小ꎬ避免了冷却负荷的较大波

动ꎬ有利于高压塔的稳定ꎬ因此部分耦合 ４ 压力控制

方案一的塔顶控制效果优于传统流程ꎮ ③在 ＲＲ－
ＢＲ 控制方案下ꎬ在塔顶产品质量控制上ꎬ部分耦合

１ 压力控制方案二、部分耦合 ２ 压力控制方案二以

及部分耦合 ３ 压力控制方案一超调量差异不明显ꎬ
都低于完全耦合流程ꎬ在峰值时间上也呈现依次减

少趋势ꎬ且早于完全耦合流程ꎮ 这是由于控制方案

二叠加效应有更强相互抵消作用ꎬ随着辅助冷凝器

的负荷减少ꎬ采用压力控制方案二的优势渐渐丧失ꎬ
压力控制方案一更有优势ꎬ当辅助冷凝器的负荷减

少到一定程度ꎬ辅助冷凝器和中间冷却器相互干扰ꎬ
２ 种控制方案都出现了较差的控制效果ꎮ

４　 结语

通过对丙烯改进型差压热耦合塔不同工况的稳

态模拟和不同控制方案下的动态模拟结果分析ꎬ可
以得出以下结论ꎮ

(１)增加中间冷却器ꎬ实质是改变了高、低压塔

的气液相负荷ꎬ即降低了高压塔负荷ꎬ增加了低压塔

负荷ꎬ压缩机的流量降低了ꎬ从而实现了节能效果ꎮ
(２)改造后的完全耦合流程在 Ｄ－Ｂ 控制方案

下ꎬ塔顶产品控制效果出现了明显降低ꎻ而在 ＲＲ－
ＢＲ 控制方案下ꎬ塔顶产品控制效果则略有优势ꎮ
这是液位、产品质量以及回流温度的变化的叠加效

应导致的ꎬＤ－Ｂ 控制方案叠加效应是加强作用ꎬ而
ＲＲ－ＢＲ 控制方案则是抵消作用ꎮ

(３)部分耦合流程虽然比传统和完全耦合流程

多 １ 个换热器ꎬ节能效果低于完全耦合流程ꎬ但是可

以通过调整中间冷却器和辅助冷凝器的负荷ꎬ获得

较好的控制效果ꎮ
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