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醋酸甲酯加氢制燃料乙醇强化工艺的全厂控制
刘继艳ꎬ孙兰义∗

(中国石油大学(华东)化学化工学院重质油国家重点实验室ꎬ山东 青岛 ２６６５８０)
摘要:对以醋酸甲酯和氢气为原料生产燃料乙醇的强化工艺进行了控制研究ꎬ采用集成仿真与启发式规则的全厂控制设计

方法ꎬ分别建立了反应单元和分离单元的控制方案ꎬ并通过添加进料流量扰动考察系统的响应效果ꎮ 虽然该流程中涉及分隔壁
精馏塔和萃取分隔壁精馏塔ꎬ流程复杂、变量之间耦合度高ꎬ但各产品纯度在扰动后均能恢复稳定值ꎮ 提出的全厂控制方案可
为醋酸甲酯加氢制燃料乙醇的工业应用提供参考ꎮ
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　 　 在全球范围内ꎬ化石能源仍是最主要的能源ꎮ
化石燃料的消耗和对环境的负面影响ꎬ将导致未来

石油开采可行性下降ꎬ因此ꎬ替代能源的研究变得愈

发重要ꎮ 近年来ꎬ燃料乙醇作为替代能源受到了广

泛关注ꎬ它可以单独作为汽车燃料ꎬ也可以与汽油混

合使用ꎬ具有生态友好性、辛烷值高和抗爆性好等优

点[１－３]ꎮ 乙醇可以由乙烯水合制备[４]ꎬ也可通过富

含糖、淀粉和纤维素的原料生产[２]ꎬ还可以通过合

成气等原料中间体制备[５]ꎮ 然而ꎬ这些生产乙醇的

方法比较传统ꎬ受外部因素影响较大ꎮ
醋酸酯加氢制乙醇工艺具有流程短、能耗低、产

品收率高等优点ꎬ该工艺能够解决乙酸产能过剩问

题ꎬ引起了人们的极大兴趣ꎮ 醋酸酯加氢制乙醇的

原料包括醋酸甲酯和醋酸乙酯ꎬ由于 ２ 种工艺没有

本质差别ꎬ本文中选择对醋酸甲酯加氢制乙醇进行研

究ꎮ 醋酸甲酯加氢制乙醇整个过程需要大量能量ꎬ因

此ꎬ有必要探索强化方法以改善系统的能量分布ꎮ
过程强化技术是精馏领域的研究热点之一ꎬ是

对现有过程的单元操作、方法和现象改进ꎬ以节能降

耗或减小装置尺寸ꎮ 目前ꎬ有很多全流程过程强化

的报道ꎮ 分隔壁精馏塔、热泵精馏和换热网络优化

等技术广泛应用于全流程的过程强化[６－１０]ꎮ 借鉴这

些学者们的研究思路ꎬ在醋酸甲酯加氢工艺中引入

过程强化技术ꎬ可以实现成本的降低和热力学效率

的提高ꎮ 然而ꎬ在醋酸甲酯加氢制燃料乙醇强化工

艺中ꎬ变量之间的耦合性强ꎬ给该工艺的控制带来了

极大挑战ꎮ 因此ꎬ这项工作中研究了醋酸甲酯加氢

制乙醇强化工艺的全厂控制ꎬ并通过添加进料扰动

考察控制系统的性能ꎮ

１　 稳态强化工艺描述

醋酸甲酯与氢气反应制备乙醇的反应包括 １ 个
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主反应和 ４ 个副反应ꎬ反应方程式下所示ꎮ
主反应:
ＣＨ３ＣＯＯＣＨ３ ＋ ２Ｈ２ → ＣＨ３ＣＨ２ＯＨ ＋ ＣＨ３ＯＨ

ΔｒＨ０
ｍ ＝ ２２􀆰 ５０ ｋＪ / ｍｏｌ (１)

　 　 副反应:
ＣＨ３ＣＯＯＣＨ３ ＋ ＣＨ３ＣＨ２ＯＨ → ＣＨ３ＣＯＯＣ２Ｈ５ ＋ ＣＨ３ＯＨ

ΔｒＨ０
ｍ ＝ ３􀆰 ５０ ｋＪ / ｍｏｌ (２)

ＣＨ３ＣＨ２ＯＨ → ＣＨ３ＣＨＯ ＋ Ｈ２

ΔｒＨ０
ｍ ＝ － ６８􀆰 ７０ ｋＪ / ｍｏｌ (３)

ＣＨ３ＣＨ２ＯＨ → ＣＨ２ＣＨ２ ＋ Ｈ２Ｏ
ΔｒＨ０

ｍ ＝ ４５􀆰 ４７ ｋＪ / ｍｏｌ (４)
ＣＨ２ＣＨ２ ＋ Ｈ２ → ＣＨ３ＣＨ３

ΔｒＨ０
ｍ ＝ － １３６􀆰 ５０ ｋＪ / ｍｏｌ (５)

　 　 醋酸甲酯加氢制乙醇的生产路线分为反应单元

和分离单元ꎮ 醋酸甲酯加氢的副反应会生成甲烷、
乙烯、乙烷等气体ꎬ可使用两级闪蒸除去大部分轻组

分气体ꎮ 从反应器出来的物流进入第一闪蒸罐ꎬ反
应剩余的氢气和其他副产物从顶部离开进入第二闪

蒸罐ꎬ经二次闪蒸出来的气体经过部分驰放和预热

后返回至反应器中ꎮ ２ 个闪蒸罐底部采出的物质混

合后进入分离单元ꎮ 进入分离单元的物质有醋酸甲

酯、乙酸乙酯、水、乙醛以及反应产物甲醇和乙醇ꎬ这
些物质形成的共沸物的组成及共沸点见表 １ꎬ本文

中只考虑 ２ 种酯和甲醇的共沸物ꎮ

表 １　 共沸物组成(摩尔分数)及共沸点

共沸点 /
℃

乙酸甲酯 /
％

乙醇 /
％

甲醇 /
％

乙酸乙酯 /
％

水 /
％

５７􀆰 ０５ ９９􀆰 ５２ ０􀆰 ４８ — — —
５３􀆰 ６２ ６６􀆰 ８２ — ３３􀆰 １８ — —
５６􀆰 ９８ ９５􀆰 ９５ — — — ４􀆰 ０５
７１􀆰 ８１ — ４４􀆰 ６７ — ５５􀆰 ３３ —
７０􀆰 ５０ — １８􀆰 １２ — ５３􀆰 ７１ ２８􀆰 １８
７８􀆰 １５ — ８９􀆰 ５２ — — １０􀆰 ４８
６２􀆰 ２５ — — ７０􀆰 ３５ ２９􀆰 ６５ —
７０􀆰 ９９ — — — ５９􀆰 ８２ ４０􀆰 １８
７８􀆰 １５ — — — ８９􀆰 ５２ １０􀆰 ４８

分离单元包括 １ 座除气体塔(Ｃ１)、１ 座乙醇精

制分 隔 壁 塔 ( ＤＷＣ)、 １ 座 萃 取 分 隔 壁 精 馏 塔

(ＥＤＷＣ)ꎮ 反应单元的采出物料作为原料进入 Ｃ１ꎬ
除去剩余的轻组分气体ꎬＣ１ 塔底采出的混合物流进

入 ＤＷＣꎮ 在 ＤＷＣ 主塔塔顶采出部分甲醇和酯的共

沸物ꎬ侧线采出甲醇产品ꎬ塔底获得乙醇产品ꎮ 从

ＤＷＣ 塔顶采出的混合物甲醇－酯和萃取剂 ＤＭＳＯ 进

入 ＥＤＷＣ 的隔板左侧ꎬ甲醇从 ＥＤＷＣ 的塔顶采出ꎬ
萃取剂 ＤＭＳＯ 由塔底采出经冷却后返回至隔板左

侧ꎮ 在 ＥＤＷＣ 中ꎬ添加了中间再沸器ꎬ避免了塔底

高压蒸汽的使用ꎮ 醋酸甲酯加氢制乙醇的全厂生产

工艺详细参数见图 １ꎮ

图 １　 醋酸甲酯加氢制乙醇的详细流程及参数

２　 控制系统设计

２􀆰 １　 反应单元控制

在稳态流程中添加泵、阀门等设备ꎬ并设置压降为

３００ ｋＰａꎮ 液位控制器增益为 ２ꎬ积分时间 ９９９ ９ ｍｉｎꎻ

压力控制器增益为 ２０ꎬ积分时间 １２ ｍｉｎꎻ流量控制

器增益为 ０􀆰 ５ꎬ积分时间 ０􀆰 ３ ｍｉｎꎻ温度控制器的设

置参数通过 Ｔｙｒｅｕｓ－Ｌｕｙｂｅｎ 调谐规则得到[１１]ꎮ 反应

单元的控制方案见图 ２ꎮ 其中ꎬ各控制回路的详细

说明如下ꎮ
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图 ２　 反应单元控制方案

　 　 (１)通过流量控制器 ＦＣ１ 调节甲醇进料流量ꎻ
通过流量控制器 ＦＣ２ 调节氢气进料流量ꎬ并添加比

值控制器 Ｆ２ / Ｆ１ 使氢酯比保持恒定ꎮ
(２)通过温度控制器 ＴＣ１ 控制反应器 Ｒ１ 进料

温度ꎻ通过温度控制器 ＴＣ２ 控制反应器 Ｒ１ 的反应

温度ꎮ
(３)通过压力控制器 ＰＣ１ 调节反应器 Ｒ１ 的采

出量ꎮ
(４)通过液位控制器 ＬＣ１ 和 ＬＣ２ 分别调节闪蒸

罐的液相采出量ꎮ
(５)通过压力控制器 ＰＣ３ 和 ＰＣ４ 分别调节闪蒸

罐 ＳＥＰ１ 和 ＳＥＰ２ 的气相采出量ꎮ
(６)通过温度控制器 ＴＣ４ 和 ＴＣ５ 分别调节进入

闪蒸罐 ＳＥＰ１ 和 ＳＥＰ２ 的进口温度ꎮ
在系统稳定运行 １ ｈ 后引入±１０％的进料流量

扰动ꎬ反应单元的动态响应曲线见图 ３ꎮ 由图可见ꎬ
反应单元采出物流中甲醇和乙醇的纯度经过 ４ ｈ 左

右可以恢复稳定ꎬ且纯度波动范围小ꎮ 反应器温度

３ ｈ 后可以恢复设定值ꎮ
２􀆰 ２　 分离单元控制

分离单元的纯度控制目标为:甲醇产品(包括

在 ＤＷＣ 侧线采出的甲醇以及 ＥＤＷＣ 侧线采出的甲

醇)的摩尔分数维持在 ９９％以上ꎬ乙醇(ＤＷＣ 塔底

采出物流中的乙醇)产品的摩尔分数维持 ９７％以

上ꎮ 为了保证合格的产品纯度ꎬ对分离单元搭建如

图 ４ 所示的基础控制方案 ＣＳ１ꎮ 其中ꎬ各控制回路

的详细说明如下ꎮ
(１)通过流量控制器 ＦＣ３ 调节进入分离单元的

进料流量ꎮ
(２)通过压力控制器 ＰＣ４、ＰＣ６、ＰＣ７、ＰＣ８ 分别

调节除气体塔、ＤＷＣ、ＥＤＷＣ 主塔、ＥＤＷＣ 侧线塔的

　 　 　 　 　 　 　

１—Ｆ＋１０％ꎻ２—Ｆ－１０％

图 ３　 反应单元动态响应曲线

冷凝器热负荷ꎮ
(３)通过液位控制器 ＬＣ３ 和 ＬＣ６ 分别调节 Ｃ１

塔和 ＤＷＣ 主塔的塔顶回流量ꎻ通过液位控制器

ＬＣ４、ＬＣ５、ＬＣ７ 和 ＬＣ１１ 分别调节 Ｃ１ 塔、ＤＷＣ 预分

馏塔、ＤＷＣ 主塔和 ＥＤＷＣ 侧线塔塔底采出物流的

流量ꎻ 通过液位控制器 ＬＣ８ 和 ＬＣ１０ 分别调节

ＥＤＷＣ 主塔、ＥＤＷＣ 侧线塔塔顶的物流流量ꎮ
(４)通过温度控制器 ＴＣ５ 调节再沸器热负荷ꎮ
(５)通过压力控制器 ＰＣ５ 调节压缩机功率ꎮ
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图 ４　 基础控制方案 ＣＳ１
　 　 (６)通过流量控制器 ＦＣ４ 调节 ＤＷＣ 主塔抽出

液体物流的流量ꎬ液相分配比通过添加比值控制器

Ｌ / Ｆ 设定ꎮ
(７)通过温度控制器 ＴＣ６、ＴＣ７ 和 ＴＣ８ 分别调

节 ＤＷＣ 主塔塔顶物流流量、侧线物流流量和再沸

器热负荷ꎮ
(８)通过液位控制器 ＬＣ９ 调节 ＥＤＷＣ 主塔补充

萃取剂的流量ꎮ
(９)通过温度控制器 ＴＣ９ 和 ＴＣ１０ 分别调节溶

剂冷却器的热负荷和 ＥＤＷＣ 主塔进入中间再沸器

的流量ꎮ
(１０)通过温度控制器 ＴＣ１１ 调节再沸器热负荷ꎮ

(１１)通过温度控制器 ＴＣ１２ 调节 ＥＤＷＣ 主塔塔

顶回流量与进料物流流量的比值 Ｒ / Ｆꎮ
(１２)通过流量控制器 ＦＣ６ 调节 ＥＤＷＣ 主塔侧

线采出的气体流量ꎻ通过调节气相分配比控制

ＥＤＷＣ 主塔第 １１ 块塔板的温度ꎮ
(１３)通过流量控制器 ＦＣ５ 调节 ＥＤＷＣ 主塔塔

底的循环溶剂量ꎬ使循环溶剂流量与进料流量的比

值 Ｓ / Ｆ 保持恒定ꎮ
(１４)通过温度控制器 ＴＣ１４ 调节 ＥＤＷＣ 侧线塔

的回流比ꎮ
在系统稳定运行 １ ｈ 后ꎬ添加±１０％的进料流量

扰动ꎬ动态响应曲线如图 ５ 所示ꎮ 在＋１０％的进料流

１—Ｆ＋１０％ꎻ２—Ｆ－１０％

图 ５　 控制方案 ＣＳ１ 的动态响应曲线
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量扰动下ꎬＤＷＣ 侧线物流中的甲醇和塔底乙醇的纯

度变化较小ꎬ均在 ４ ｈ 内趋于稳定ꎮ 在－１０％的进料

流量扰动下ꎬＤＷＣ 主塔侧线采出的甲醇纯度变化较

大ꎬ在 ７ ｈ 后趋于稳定ꎬ在 １５ ｈ 后摩尔分数为 ９６􀆰 １０％ꎬ
未达到预期纯度要求ꎮ 因为设备间存在耦合性ꎬ所
以 ＤＷＣ 会对后面的操作产生影响ꎬ使得 ＥＤＷＣ 侧

线塔塔顶甲醇纯度受到影响ꎮ 在进料流量扰动下ꎬ
除气体塔、ＤＷＣ 预分馏塔和主塔的温度控制器响应

较快、波动小ꎬ且在较短时间就能稳定在设定值附

近ꎬＥＤＷＣ 的温度灵敏板控制器虽然在运行 １５ ｈ 后

能够稳定在设定值附近ꎬ但在 １１ ｈ 左右存在波动ꎮ
在基础控制方案 ＣＳ１ 中ꎬ引入进料流量扰动

后ꎬ侧线塔塔顶物流的甲醇纯度未达到要求ꎬ可能是

ＤＷＣ 的预分馏塔流向主塔的物流组成发生变化导

致的ꎬ因此考虑使用液相分配比控制预分馏塔的温

度灵敏板ꎮ 因此ꎬ添加温度控制器 ＴＣ１５ꎬ通过调节

隔板上方液相分配比来使预分馏塔第 ２８ 块塔板的

温度保持恒定ꎮ 改进后的控制方案见图 ６ꎮ
添加± １０％的进料流量扰动后的响应曲线如

图 ７ 所示ꎮ气体塔Ｃ１、ＤＷＣ预分馏塔和主塔的温

图 ６　 改进控制方案 ＣＳ２

１—Ｆ＋１０％ꎻ２—Ｆ－１０％

图 ７　 改进控制方案 ＣＳ２ 的动态响应曲线

　 　 　 　 (下转第 ２２０ 页)
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表 １０　 ２ 种流程设备参数和投资对比

设备名称 项目 流程 １ 流程 ２

脱硫化氢汽提塔 /
冷低分油汽提塔

热低分油汽提塔

　

规格 / ｍｍ
　

材质

　

φ２８００/ ３８００×

３００００

Ｓ１１３０６＋

Ｑ３４５Ｒ

φ２４００×２６０００(冷)
φ２０００/ ２８００×

２６０００(热)
Ｓ１１３０６＋Ｑ３４５Ｒ(冷)

Ｑ３４５Ｒ(热)

　 重量 / ｔ ８５ ５４(冷) / ５２(热)
　 投资 / 万元 基准 基准＋１７３
分馏塔顶空冷器 规格 / ｍ ＧＰ９×３ ＧＰ９×３
　 数量 １０ ８
　 材质 Ｑ２４５Ｒ Ｑ２４５Ｒ
　 投资 / 万元 基准 基准－４４
分馏塔进料闪蒸罐 规格 / ｍｍ φ３８００×１００００ φ３８００×８０００
　 材质 Ｑ３４５Ｒ Ｑ３４５Ｒ
　 重量 / ｔ １７ １４
　 投资 / 万元 基准 基准－１４
分馏塔进料加热炉 热负荷 / ＭＷ ３０􀆰 ０ ２４􀆰 ６
　 投资 / 万元 基准 基准－１１１
分馏塔顶回流泵 流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３１６ ２２６
　 数量 ２ ２
　 投资 / 万元 基准 基准－２１
投资合计 / 万元 　 基准 基准－１７

通过对比可以看出ꎬ虽然流程 ２ 相比流程 １ 多

了 １ 台汽提塔ꎬ但因流程 ２ 的汽提塔底油流量较低ꎬ

闪蒸罐、分馏塔进料加热炉、分馏塔顶空冷器、分馏

塔顶回流泵的设备投资均低于流程 １ꎬ综合来看 ２
种流程的设备投资基本相当ꎮ

６　 结论

对于加氢裂化装置ꎬ将冷低分油、热低分油分别

送至不同汽提塔的工艺流程优化方案ꎬ可在不增加

装置投资ꎬ以及不影响产品质量和收率的前提下ꎬ降
低装置的能耗ꎮ 该优化方案充分利用了反应产物已

初步分离成轻、重组分的工艺特点ꎬ预期将加氢裂化

装置能耗降低 １􀆰 ７３ ｋｇ / ｔꎬ助力炼油厂实现节能降耗

的目标ꎬ带来可观的经济效益ꎮ
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度控制器响应较快、波动小ꎬ且在较短时间就能稳定

在设定值附近ꎮ 虽然在 ＥＤＷＣ 中ꎬ灵敏板的温度出

现了多处震荡ꎬ造成 ＥＤＷＣ 侧线塔塔顶甲醇的纯度

在控制过程中出现了较多波动ꎬ但纯度瞬态偏差较

小ꎬ在 １５ ｈ 以后趋于稳定ꎮ ＤＷＣ 侧线物流中的甲

醇纯度和塔底乙醇纯度响应较快、波动范围小ꎬ且在

较短时间可以到达稳定值ꎮ 综合来看ꎬ改进控制方

案 ＣＳ２ 取得了较好的控制效果ꎮ

３　 结论

采用集成仿真与启发式规则的全厂控制设计方

法对醋酸甲酯加氢制燃料乙醇强化工艺进行了动态

特性研究ꎮ 分别建立了反应单元和分离单元的控制

方案ꎬ并添加进料流量扰动考察全厂的可控性ꎮ 结

果表明ꎬ在控制结构中添加±１０％进料流量扰动后ꎬ
乙醇和甲醇的纯度都能够恢复到稳定值ꎮ 虽然全厂

控制中分隔壁精馏塔和萃取精馏分隔壁塔的耦合性

强ꎬ流程上游的变化容易引起下游的波动和响应滞

后ꎬ但整体而言ꎬ醋酸甲酯加氢制燃料乙醇流程具有

动态可控性ꎮ
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