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摘要:采用半连续精馏对甲酸甲酯－甲醇－水体系进行分离ꎬ通过多目标遗传算法优化关键操作参数ꎬ并应用动态模拟实现

半连续精馏的多模式操作ꎮ 研究进料的中间组成对传统连续精馏、隔壁塔精馏和半连续精馏过程的经济性影响ꎮ 结果表明ꎬ相
对于传统连续精馏ꎬ中间组成甲醇含量逐渐增大时ꎬ半连续精馏在处理年产量的上限方面表现更加适宜ꎬ其相应数值为 １５􀆰 ７８、
１５􀆰 ２１ 以及 １１􀆰 ７４ Ｍｍｏｌꎻ与隔壁塔精馏相比ꎬ半连续精馏适宜年处理量上限值分别为 ８􀆰 ５２、８􀆰 ２３、１２􀆰 ６３ Ｍｍｏｌꎮ
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　 　 精馏过程是化学工业中应用最广泛的分离技术

之一ꎬ但精馏过程能耗巨大ꎬ化工过程中 ４０％ ~７０％
能耗用于分离ꎬ而精馏能耗又占其中的 ９５％[１－４]ꎬ因
此ꎬ精馏过程节能技术研究对于化学工业的节能减

排和可持续性发展具有极其重要的意义ꎮ
过程强化(Ｐｒｏｃｅｓｓ ＩｎｔｅｎｓｉｆｉｃａｔｉｏｎꎬＰＩ)是指采用

新的或改进的方法和技术来提高化工过程的效率和

产能ꎬ降低成本和资源消耗ꎬ并在节约成本和能源消

耗的同时又具有显著的环境效益[５－７]ꎮ 其中半连续

精馏、反应精馏都是过程强化技术的典型代表ꎮ
Ｐｈｉｍｉｓｔｅｒ 等[８]提出将一个简单的中间储罐(Ｍｉｄｄｌｅ
ＶｅｓｓｅｌꎬＭＶ)引入代替精馏塔的工艺ꎬ并将其命名为

半连续精馏工艺ꎬ流程结构如图 １ 所示ꎮ 半连续精

馏采用动态循环方式对三元混合物进行分离ꎬ分离

过程分为 ２ 种操作状态ꎮ 首先进入操作状态 １ꎬ在
关闭出料阀门的情况下打开 ＭＶ 进料阀ꎬ新鲜进料

进入 ＭＶꎬ进料完成后关闭 ＭＶ 进料阀门ꎻ然后进入

操作状态 ２ꎬ打开 ＭＶ 的出料阀向精馏塔提供进
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料ꎬ精馏塔的中间采出返回 ＭＶ 中ꎬ塔顶连续采出

轻组分 Ａ 而重组分 Ｃ 在塔底连续出料ꎬ同时确保

塔顶馏出物和塔底产物的纯度达到所需的产品

规格[９－１０] ꎮ

图 １　 半连续精馏

半连续精馏作为分离领域的 ＰＩ 技术ꎬ已经在许

多待分离物系中被广泛研究ꎮ Ｐｈｉｍｉｓｔｅｒ 等[８] 提出

了一种新型半连续萃取精馏方案ꎬ其方案中的设备

主要包含一座精馏塔和一些储罐ꎬ并以水作为萃取

剂分离甲醇－丙酮混合物ꎬ结果表明该方案能实现

共沸物的分离ꎮ 同时ꎬＰｈｉｍｉｓｔｅｒ 等[８] 也提出了一种

半连续变压精馏工艺ꎬ旨在通过使用一座精馏塔对

水－四氢呋喃共沸混合物进行分离ꎮ 这种半连续变

压精馏工艺表现出了较好的性能ꎬ适用于水和四氢

呋喃等易于分离的体系ꎮ Ａｄａｍｓ 等[９]采用半连续反

应精馏以乙醛和丙二醇反应为体系ꎬ分离出高纯度

的 ２ꎬ４－二甲基－１－３－二氧环戊烷ꎬ证明半连续精馏

具备应用于反应过程的潜力ꎮ Ｔａｂａｒｉ 等[１０] 比较了

传统非均相共沸精馏和半连续精馏分离乙酸－水共

沸物的年总费用(ＴＡＣ)ꎬ模拟结果证实半连续精馏

更具备竞争力ꎮ
半连续精馏通过消除一座精馏塔可以显著降低

工艺的设备成本ꎬ但另一方面ꎬ由于循环物流的存

在ꎬ该过程的操作成本高于相应的传统连续精馏ꎮ
对于三元非共沸混合物的分离ꎬ通过多次物流循环ꎬ
中间组分逐渐达到所需纯度要求ꎬ因此进料的中间

组成比例将影响物流循环次数ꎬ从而影响半连续精

馏过程的经济性ꎮ 本研究以甲酸甲酯－甲醇－水体

系为分离对象ꎬ采用传统连续精馏、隔壁塔精馏和半

连续精馏技术进行分离ꎮ 通过多目标遗传算法对关

键操作参数进行优化ꎬ基于优化结果对半连续精馏

添加组成控制结构进行动态模拟ꎬ并比较半连续

精馏与传统连续精馏和隔壁塔精馏的各项评价指

标ꎮ 同时ꎬ考虑进料中间组成对半连续精馏过程

的经济性影响ꎬ并基于 ＴＡＣ 确定其适宜的年处理

量范围ꎮ

１　 评价指标

本文将对提出的所有流程进行性能评价ꎬ主要

从产品单位能耗(ＧＥＣ)、ＣＯ２ 排放量([ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ)和
ＴＡＣ ３ 方面分析ꎮ

(１)ＴＡＣ 计算

ＴＡＣ 主要包括操作费用和设备投资费用ꎬ其计

算公式[１１－１２]如下:
ＴＡＣ ＝ 设备投资费用 / 投资回收期 ＋ 操作费用 (１)

　 　 详细的费用计算公式见表 １[１３－１４]ꎮ
表 １　 经济和设备尺寸定义基础

项目 定义

高压蒸汽 / 元 ９􀆰 ８８ / ＧＪ[４􀆰 １ ＭＰａ(Ｇ)ꎬ２５４℃]

中压蒸汽 / 元 ８􀆰 ２２ / ＧＪ[１ ＭＰａ(Ｇ)ꎬ１８４℃]

低压蒸汽 / 元 ７􀆰 ７８ / ＧＪ[０􀆰 ５ ＭＰａ(Ｇ)ꎬ１６０℃]

塔高(Ｈ) / ｍ (ＮＴ / ０􀆰 ７５－１)×０􀆰 ６０９６＋６

塔壳费用 / 元 ＣＥＰＣＩ / １１９×９３７􀆰 ６３６×ＤＴ
１􀆰 ０６６×ＨＴ

０􀆰 ８０２×

　 (２􀆰 １８＋ＦＣ)

塔板费用 / 元 ＣＥＰＣＩ / １１９×９７􀆰 ２４３×ＤＴ
１􀆰 ５５×ＨＴ×Ｆｃ

投资回收期 / 年 ３

ＣＥＰＣＩ ５６７􀆰 ５

年操作时间 / ｈ ８０００

换热器费用 / 元 ＣＥＰＣＩ / １１９×４７４􀆰 ６６８×ＤＴ
１􀆰 ０６６×Ａ０􀆰 ６５×

　 (２􀆰 ２９＋ＦＣ)

换热器面积(Ａ) / ｍ２ Ｑ / (Ｕ×ΔＴ)

冷冻水 / 元 ４􀆰 ４３ / ＧＪ(１５℃)

冷却水 / 元 ０􀆰 ３５４ / ＧＪ

(２)[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ计算

精馏过程的环保性可通过 ＣＯ２ 排放量进行评

价ꎮ 通常情况下ꎬＣＯ２ 主要来自煤炭、天然气和燃料

油的燃烧ꎮ 精馏塔中的再沸器热源主要来自蒸汽ꎬ
而蒸汽来自锅炉等设备燃烧所得ꎮ 假设燃料完全燃

烧ꎬ不产生 ＣＯꎬ因此燃料燃烧时发生的化学反应公

式[１５－１６]如下:
ＣｘＨｙ ＋ (ｘ ＋ ｙ / ４)Ｏ２ → ｘＣＯ２ ＋ ｙ / ２Ｈ２Ｏ (２)

式中:ｘ 为燃料中碳原子的个数ꎻｙ 为燃料中氢原子

的个数ꎮ
在上述假设下进一步计算 ＣＯ２ 的排放量

(ｋｇ / ｈ)如公式(３) [１７]所示:
[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ ＝ (ＱＦｕｅｌ / ＮＨＶ)(Ｃ％ / １００)α (３)

式中:ＱＦｕｅｌ为燃料燃烧所释放的热量ꎬｋＷꎻＣ％为燃

料中 Ｃ 元素的百分比ꎻＮＨＶ 为一个单位燃料燃烧所
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释放的热量ꎬｋＪ / ｋｇꎻα 为 ＣＯ２ 和 Ｃ 的摩尔分子质量

的比值 ３􀆰 ６７ꎮ 燃烧物质不同则 ＮＨＶ 和 Ｃ％不同ꎬ
本研究以燃料油为原料ꎬ其 ＮＨＶ 和 Ｃ％分别为

３９ ７７１ ｋＪ / ｋｇ 和 ８６􀆰 ５％ꎮ 并假定热效率为 ０􀆰 ８[１８]ꎬ计
算公式如下:

ＱＦｕｅｌ ＝ ＱＰｒｏｃ / ０􀆰 ８ (４)

　 　 (３)ＧＥＣ 计算

ＧＥＣ[１９－２１] 为产品所消耗的单位能耗ꎬｋＪ / ｍｏｌꎮ
其反映了生产 １ ｍｏｌ 产品所需的能量ꎬ并且该能量

消耗函数 ＧＥＣ 可在多种工艺中运用ꎬ计算公式

如下:
ＧＥＣ ＝

(Ｍ０ＱＲ０ ＋ Ｍ１ＱＲ１ ＋ Ｍ２ＱＲ２ ＋ ｍＱＣ０ ＋ ｍＱＣ１ ＋ ｍＱＣ２) / Ｄ１ (５)

式中:Ｍ０、Ｍ１、Ｍ２ 为高压蒸汽系数、中压蒸汽系数和

低压蒸汽系数ꎬ数值为 １􀆰 ２８０、１􀆰 ０６５、１􀆰 ０００[１９]ꎻＱＲ０、
ＱＲ１、ＱＲ２为工艺流程中每个精馏塔的再沸器热负荷ꎬ
ｋＷꎻＱＣ０、ＱＣ１、ＱＣ２为工艺流程中每个精馏塔的冷凝

器热负荷ꎬｋＷꎻＤ１ 为所需产品的流出流量ꎬｍｏｌ / ｓꎻ
系数 ｍ 表示再沸器与冷凝器之间的价格差距ꎬ其值

等于冷却公用工程费用与加热公用工程费用的

比值ꎮ

２　 过程模拟

甲酸甲酯、甲醇和水构成了化学工业中最为常

见的三元体系之一ꎮ 这种三元混合物在药物中间体

生产、甲酸甲酯及其下游产品生产等领域中被广泛

应用ꎮ 因此有效地分离这种混合物对于提高生产效

率和降低生产成本起着至关重要的作用[２２]ꎮ 本研

究基于甲酸甲酯－甲醇－水体系不同进料的中间组

成ꎬ即甲酸甲酯 /甲醇 /水的低中间组成 ４５ / １０ / ４５
(摩尔分数ꎬ下同)、中等中间组成 ３３ / ３３ / ３４ 和高中

间组成 １０ / ８０ / １０ꎬ分别采用半连续精馏、传统连续

精馏和隔壁塔精馏分离三元混合物ꎮ 然后对不同分

离过程进行优化ꎬ并在不同年处理量下ꎬ从不同指标

的角度比较了传统连续精馏和隔壁塔精馏与半连续

精馏设计ꎬ进一步探究了中间组成变化对分离过程

经济性的影响ꎮ
２􀆰 １　 传统连续精馏

传统连续精馏流程如图 ２ 所示ꎮ 以中等中间组

成(３３ / ３３ / ３４) 为例ꎬ在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中进行稳态模

拟ꎬ物性方法选择 ＮＲＴＬꎬ要求水的摩尔纯度为

９９％ꎬ甲酸甲酯的摩尔纯度为 ９９％ꎬ甲醇的摩尔纯度

为 ９９％ꎮ

图 ２　 传统连续精馏流程

采用多目标优化传统连续精馏过程需要设置多

个优化变量的操作范围ꎮ 这些优化变量的范围设置

直接影响计算时长ꎬ因此通过灵敏度分析确定各操

作变量的操作范围ꎬ在不影响最优解的情况下取得

传统连续精馏过程的多目标遗传算法的高效运

行[２３－２４]ꎮ 灵敏度分析结果设计变量范围如表 ２
所示ꎮ

表 ２　 设计变量优化范围

设计变量
范围

Ｃ１ Ｃ２

变量

类型

理论板数(Ｎ) [４４ꎬ６１] [１９ꎬ４１] 整型

进料位置(ＮＦ) [４１ꎬ５１] [１１ꎬ３１] 整型

回流比(Ｒ) [１ꎬ５] [０􀆰 ７ꎬ２􀆰 １] 实型

馏出物流量(Ｄ) / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) [５􀆰 １ꎬ６􀆰 ７] [６􀆰 ３ꎬ６􀆰 ８] 实型

利用多目标遗传算法对传统连续精馏分离甲酸

甲酯－甲醇－水流程进行优化ꎬ使用 ２００ 个个体数ꎬ
突变分数为 ０􀆰 １５ꎬ交叉分数为 ０􀆰 ８５ꎬ运行 ３００ 代ꎮ
基于每个目标函数和约束条件ꎬ从 Ｐａｒｅｔｏ 解集中选

择 １００ 个解ꎮ
(１)优化目标和约束条件

在优化甲酸甲酯－甲醇－水的分离过程中ꎬ采用

传统连续精馏方法ꎬ并设定甲酸甲酯、甲醇、水的摩

尔纯度为约束条件ꎬ以 ＴＡＣ、[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ和 ＧＥＣ 为优

化目标ꎬ进行多目标优化ꎮ 选择这 ３ 个目标函数的

原因如下:首先ꎬ从经济角度出发ꎬ工艺过程应该具

有最小的 ＴＡＣ 费用ꎻ其次ꎬ为直观地理解生产 １ ｍｏｌ
的产品需要多少能量ꎬ采用 ＧＥＣ 作为指标ꎻ最后ꎬ
ＣＯ２ 排放量可以评估工艺过程的可持续性ꎮ

优化目标:ＴＡＣ、[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ和 ＧＥＣ 最小

约束条件:水摩尔纯度≥０􀆰 ９９ꎻ甲酸甲酯摩尔纯

度≥０􀆰 ９９ꎻ甲醇摩尔纯度≥０􀆰 ９９
　 　 (２)优化结果

图 ３ 为 ＧＥＣ、[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ和 ＴＡＣ 之间的关系ꎬ优
化结果如表 ３ 所示ꎮ

􀅰７７２􀅰
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图 ３　 ＧＥＣ－[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ－ＴＡＣ 优化结果

表 ３　 优化结果

　 Ｃ１ Ｃ２

进料位置(ＮＦ) ４２ ２２

理论板数(Ｎ) ４６ ２８

馏出物流量(Ｄ) / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ６􀆰 ５９ ６􀆰 ５６

回流比(Ｒ) ２􀆰 ８３８５ ０􀆰 ９７０９

ＴＡＣ / (千元􀅰ａ－１) １７５􀆰 ３４

[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ / (ｋｇ􀅰ｈ－１) １２３􀆰 ２１

ＧＥＣ / (ｋＪ􀅰ｋｍｏｌ－１) １６６３􀆰 ２１

分别对连续精馏进料流量为 １０、５、１、０􀆰 ５ ｋｍｏｌ / ｈ
进行稳态建模和优化ꎬ优化目标结果如表 ４ 所示ꎮ

表 ４　 不同进料流量的优化结果

进料流量 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

ＧＥＣ /

(ｋＪ􀅰ｋｍｏｌ－１)

[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

ＴＡＣ /

(千元􀅰ａ－１)

０􀆰 ５ ３９􀆰 ８６ ３􀆰 ００ ４３􀆰 ９１

１ １４８􀆰 ２３ ９􀆰 ６５ ４９􀆰 ２９

５ ３９８􀆰 ６３ ２９􀆰 ９６ ７４􀆰 ３３

１０ ８６５􀆰 ７５ ６３􀆰 ５８ １１５􀆰 １２

２􀆰 ２　 隔壁塔精馏

隔壁塔精馏分离甲酸甲酯－甲醇－水三元混合

物流程如图 ４(ａ)所示ꎬ在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 过程模拟软件

中选用 ＲａｄＦｒａｃ 模型并基于热力学等效模型对分离

三元混合物的流程进行模拟ꎬ如图 ４(ｂ)所示ꎮ

(ａ)隔壁塔构型 (ｂ)Ｐｅｔｌｙｕｋ 塔等效模型

图 ４　 分离甲酸甲酯－甲醇－水三元混合物流程图

灵敏度分析结果设计变量范围如表 ５ 所示ꎮ
表 ５　 设计变量优化范围

设计变量 优化范围 变量类型

中间连接物流 Ｌ１ 抽出位置(ＮＬ１) [１９ꎬ４２] 整型

中间连接物流 Ｖ２ 抽出位置(ＮＶ２) [５２ꎬ６６] 整型

进料位置(ＮＦ) [７ꎬ３１] 整型

主塔理论板数(ＮＭＡＩＮ) [５４ꎬ８１] 整型

侧线采出位置(Ｎｓｉｄｅ) [４１ꎬ５３] 整型

中间连接物流 Ｌ１ 流量(ＦＬ１) / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) [２􀆰 ５ꎬ４􀆰 ７] 实型

中间连接物流 Ｖ２ 流量(ＦＶ２) / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) [１１ꎬ１５] 实型

回流比(Ｒ) [１ꎬ５] 实型

馏出物流量(Ｄ) / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) [５ꎬ７] 实型

侧线采出流量(Ｆｓｉｄｅ) / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) [５ꎬ７] 实型

多目标遗传算法优化 ＴＡＣ、ＧＥＣ 和[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ之

间的关系如图 ５ 所示ꎬ优化结果如表 ６ 所示ꎮ

图 ５　 ＧＥＣ－[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ－ＴＡＣ 优化结果

表 ６　 优化结果

参数 数值

预分馏塔 —

理论板数(ＮＰｒ) １７

进料位置(ＮＦ) １５

主塔 —

中间连接物流 Ｖ２ 流量(ＦＶ２) / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １１􀆰 ７９

中间连接物流 Ｌ１ 流量(ＦＬ１ / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２􀆰 ４２

理论板数(ＮＭＡＩＮ) ６０

侧线采出位置(ＮＳｉｄｅ) ４３

中间连接物流 Ｌ１ 抽出位置(ＮＬ１) ４０

中间连接物流 Ｖ２ 抽出位置(ＮＶ２) ５６

回流比(Ｒ) ２􀆰 ３３５２

侧线采出流量(ＦＳｉｄｅ) / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ６􀆰 ５４

馏出物流量(Ｄ) / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ６􀆰 ６２

[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ６９􀆰 ０２

ＴＡＣ / (千元􀅰ａ－１) １２３􀆰 ４８

ＧＥＣ / (ｋＪ􀅰ｋｍｏｌ－１) １０４５􀆰 ５０

􀅰８７２􀅰
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　 　 分别对连续精馏进料流量为 １０、５、１、０􀆰 ５ ｋｍｏｌ / ｈ
进行稳态建模和优化ꎬ最终优化目标结果如表 ７
所示ꎮ

表 ７　 不同进料流量的优化结果

进料流量 /

(ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１)

ＧＥＣ /

(ｋＪ􀅰ｋｍｏｌ－１)

[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

ＴＡＣ /

(千元􀅰ａ－１)

０􀆰 ５ ２６􀆰 ２８ １􀆰 ７３ ３０􀆰 ９９

１ ６７􀆰 ０５ ６􀆰 １１ ３５􀆰 ３６

５ ２６２􀆰 ７５ １７􀆰 ３４ ５２􀆰 ３３

１０ ５６０􀆰 １２ ４０􀆰 ３３ ８３􀆰 ０５

２􀆰 ３　 半连续精馏

半连续精馏是一种分离甲酸甲酯－甲醇－水三

元混合物的过程ꎬ该过程由一个精馏塔和一个 ＭＶ
组成ꎬ其流程如图 ６ 所示ꎮ 轻组分甲酸甲酯和重组

分水从精馏塔采出ꎬＭＶ 中采出中间组分甲醇ꎮ 需

要注意的是ꎬ稳态模拟仅限于操作状态 ２ 的开始ꎬ即
ＭＶ 完成进料后ꎬ但 ＭＶ 不出料的状态ꎮ

图 ６　 半连续精馏流程

半连续精馏过程的设计规定和进料条件为:要
求轻组分产品甲酸甲酯的摩尔纯度为 ９９％ꎬ重组分

产品水的摩尔纯度为 ９９％ꎬ中间组分产品甲醇的摩

尔纯度为 ９９％ꎻ进料组成甲酸甲酯 ３３％、甲醇 ３３％、
水 ３４％ꎬ处理量为 １００ ｋｍｏｌꎮ

灵敏度分析结果设计变量范围如表 ８ 所示ꎮ
表 ８　 设计变量优化范围

设计变量 范围 变量类型

回流比(Ｒ) [１ꎬ４] 实型

馏出物流量(Ｄ) / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) [７􀆰 ７ꎬ８􀆰 ６] 实型

侧线采出流量(ＦＳｉｄｅ) / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) [１１ꎬ１６] 实型

侧线采出位置(ＮＳｉｄｅ) [２１ꎬ５１] 整型

进料位置(ＮＦ) [１１ꎬ２５] 整型

理论板数(Ｎ) [３１ꎬ６１] 整型

ＧＥＣ、ＴＡＣ 和[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ 之间的关系如图 ７ 所

示ꎬ优化结果如表 ９ 所示ꎮ

图 ７　 ＧＥＣ－[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ－ＴＡＣ 优化结果

表 ９　 优化结果

参数 数值

理论板数(Ｎ) ３７

馏出物流量(Ｄ) / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ８􀆰 ０１

侧线采出流量(ＦＳｉｄｅ) / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) １４􀆰 ９９

回流比(Ｒ) ２􀆰 ６２０５

进料位置(ＮＦ) ３１

侧线采出位置(ＮＳｉｄｅ) ３４

ＴＡＣ / (千元􀅰ａ－１) １３１􀆰 ２５

ＧＥＣ / (ｋＪ􀅰ｋｍｏｌ－１) ９２５􀆰 ２５

[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ８８􀆰 ６２

为了研究半连续精馏过程的整个操作模式ꎬ并
满足各产品的纯度要求ꎬ 本文采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ
Ｄｙｎａｍｉｃｓ(ＡＰＤ)动态模拟方法ꎬ将稳态模拟结果导

入该模拟平台中ꎮ 在 ＡＰＤ 中ꎬ采用基于 ＰＩＤ 的组成

控制结构来控制三元混合物中各组分的摩尔纯度ꎬ
以满足产品纯度的要求[２５]ꎮ 需要注意的是ꎬ半连续

精馏的稳态模拟只能代表操作状态 ２ 的开始ꎬ因此

采用 ＡＰＤ 动态模拟对整个操作模式进行研究是必

要的ꎮ
(１)控制结构

为了进行动态模拟ꎬ需要在稳态模拟中添加适

当的泵和阀门来模拟流程中的动态行为ꎮ 此外ꎬ还
需要为精馏塔回流罐、塔釜和 ＭＶ 设置合适的持液

体积ꎬ以模拟实际操作中的操作状态ꎮ 为了保证产

品纯度ꎬ通过组成控制器分别调控塔底重组分产品

水摩尔纯度和调控塔顶轻组分产品甲酸甲酯摩尔纯

度ꎮ 最后ꎬ将稳态模拟流程以压力驱动方式导入到

ＡＰＤ 中ꎬ以实现动态模拟ꎮ
在 ＡＰＤ 中ꎬ首先将待循环物流与 ＭＶ 相连接ꎬ

形成循环物流ꎬ然后添加控制结构ꎬ具体内容如下:
①再沸器热负荷控制塔釜液位(正作用)ꎻ
②塔底产品采出量控制重组分水摩尔纯度(正

􀅰９７２􀅰
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作用)ꎻ
③塔顶产品采出量控制轻组分甲酸甲酯摩尔纯

度(正作用)ꎻ
④精馏塔进料量控制回流罐液位(反作用)ꎻ
⑤冷凝器负荷控制塔顶压力(反作用)ꎻ
⑥精馏塔进料中间组分甲醇组成和循环物流中

间组分甲醇组成串级控制循环物流流量(反作用)ꎮ
控制结构如图 ８ 所示ꎮ

图 ８　 半连续精馏组成控制结构

(２)控制结果

图 ９(ａ)和 ９(ｂ)显示了 ＭＶ 的液位和组成摩尔

纯度变化情况ꎮ 首先ꎬ进入操作状态 １ꎬＭＶ 开始进

料ꎬ直至液位达到所需处理量ꎬ然后关闭进料阀门ꎮ
在操作状态 ２ 的开始阶段ꎬ重组分水含量和轻组分

甲酸甲酯含量较高ꎬ因此塔底和塔顶的产品流量较

大ꎬＭＶ 液位快速下降ꎮ 由于塔顶和塔底产品的不

断采出ꎬ轻组分甲酸甲酯和重组分水含量减少ꎮ 并

且为保证产品纯度ꎬ塔底和塔顶流量逐渐减小ꎮ 而

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)ＭＶ 的液位动态图

１—水ꎻ２—甲酸甲酯ꎻ３—甲醇

(ｂ)ＭＶ 的组成分布动态图

图 ９　 ＭＶ 的液位和组成分布动态图

ＭＶ 采出的甲醇摩尔纯度不断提高ꎬ液位缓慢降低ꎬ
直至达到纯度要求ꎮ 进入操作状态 ３ 中ꎬＭＶ 液位

下降迅速ꎬ这是由于开启了 ＭＶ 出料阀门ꎬ产品甲醇

被快速采出ꎮ 但 ＭＶ 中必须保留一定液相ꎬ避免

ＭＶ 中液相全部采出导致停车ꎬ因此需要设定最低

液位ꎮ 当 ＭＶ 液位下降至最低液位时ꎬ关闭 ＭＶ 出

料阀门ꎬ下一轮操作状态 １ 开始ꎮ
图 １０ 分别展示了塔顶和塔底产物甲酸甲酯和

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)回流比动态图

(ｂ)塔进料流量动态图

１—中间储罐产物ꎻ２—塔底产物ꎻ３—塔顶馏出物

(ｃ)产物流量动态图

１—塔顶馏出物甲酸甲酯ꎻ２—塔底产物组成水

(ｄ)组成分布动态图

图 １０　 随时间变化的回流比、塔进料流量、
产物流量和塔顶馏出物甲酸甲酯摩尔纯度和

塔底产物水摩尔纯度的动态图
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水的摩尔纯度、进料流量、精馏塔回流比ꎮ 在操作状

态 ２ 中ꎬＭＶ 中的甲酸甲酯和水的摩尔纯度逐渐降

低ꎬ产生这种现象的原因是轻组分甲酸甲酯和重组

分水的不断采出ꎮ 如图 １０(ａ)所示ꎬ需要逐渐增加

回流比减少由于产品采出导致的精馏塔采出产物纯

度的波动ꎮ 同时回流比减小导致回流罐液位下降ꎬ
进而使精馏塔进料流量减小ꎮ 随着进料流量的减

小ꎬ塔顶和塔底产物流量也逐渐减小ꎬ如图 １０(ｂ)、
１０(ｃ)所示ꎮ 由图 １０(ｄ)可得ꎬ采用组成控制系统

能保证塔顶产物和塔底产物的摩尔纯度要求ꎮ
图 １１ 为热负荷动态图ꎮ 依据动态图通过积分

计算一个周期所消耗的平均热负荷 􀭺Ｑꎬ如公式(６)
所示ꎮ 然后根据[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ、ＧＥＣ 和 ＴＡＣ 的计算公

式得出对应的数值ꎬ计算结果如表 １０ 所示ꎮ
􀭺Ｑ ＝ [∫ｔ ２

ｔ１
Ｑ( ｔ)ｄｔ] / ( ｔ２ － ｔ１) (６)

１—再沸器ꎻ２—冷凝器

图 １１　 热负荷动态图

表 １０　 半连续精馏优化目标实际结果

参数
ＧＥＣ /

(ｋＪ􀅰ｋｍｏｌ－１)

[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

ＴＡＣ /

(千元􀅰ａ－１)

数值 ８７３􀆰 ３８ ５６􀆰 ０９ ９４􀆰 １３

对不同处理量下的半续精馏进行了稳态模拟和

多目标遗传算法优化ꎬ处理量分别为 ２０、４０、６０ 和

８０ ｋｍｏｌꎮ 然后ꎬ将优化结果导入到 ＡＰＤ 中ꎬ并添加

组成控制结构ꎬ以进行动态模拟ꎮ 最终ꎬ得到了如表

１１ 所示的优化目标结果ꎮ
表 １１　 不同处理量优化目标结果

处理量 /
ｋｍｏｌ

ＧＥＣ /

(ｋＪ􀅰ｋｍｏｌ－１)

[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

ＴＡＣ /

(千元􀅰ａ－１)

２０ １５１􀆰 ８５ ９􀆰 ７６ ２４􀆰 ４７

４０ ３８０􀆰 ６６ ２４􀆰 ４４ ４７􀆰 ９３７

６０ ４８１􀆰 ５５ ３０􀆰 ９７ ６０􀆰 ２３

８０ ６６４􀆰 １５ ４２􀆰 ７１ ７７􀆰 ６２

２􀆰 ４　 经济性分析

针对低中间组成(４５ / １０ / ４５)的情况ꎬ图 １２ 显

示了不同年处理量下ꎬ隔壁塔精馏、传统连续精馏、
和半连续精馏的 ＧＥＣ、[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ和 ＴＡＣ 结果ꎮ 由

图 １２ ( ａ) 和 １２ ( ｂ) 可得ꎬ半连续精馏的 ＧＥＣ 和

[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ一直大于传统连续精馏和隔壁塔精馏ꎮ
从图 １２(ｃ)可以看出ꎬ传统连续精馏和隔壁塔精馏

的 ＴＡＣ 增长速率小于半连续精馏的 ＴＡＣ 增长速

率ꎮ 高于 １５􀆰 ７８ Ｍｍｏｌ / ａ 的处理量时ꎬ隔壁塔精馏和

传统连续精馏比半连续精馏更具优势ꎻ处于 ８􀆰 ５２ ~
１５􀆰 ７８ Ｍｍｏｌ / ａ 的处理量时ꎬ传统连续精馏的经济最

差ꎬ而隔壁塔精馏最具竞争力ꎻ低于 ８􀆰 ５２ Ｍｍｏｌ / ａ 的

处理量时ꎬ隔壁塔精馏和传统连续精馏不如半连续

精馏ꎮ 上述结果表明ꎬ进料为低中间组成时ꎬ半连续

精馏的性能受到年处理量的限制ꎬ因此需要选择合

适的操作方案ꎮ

(ａ)[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ结果

(ｂ)ＧＥＣ 结果

(ｃ)ＴＡＣ 结果

１—半连续精馏ꎻ２—传统连续精馏ꎻ３—隔壁塔精馏

图 １２　 低中间组成分离方法经济性比较

针对中等中间组成(３３ / ３３ / ３４)的情况ꎬ图 １３
显示了不同年处理量下ꎬ隔壁塔精馏、传统连续精馏
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和半连续精馏的 ＧＥＣ、[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ和 ＴＡＣ 结果ꎮ 由

图 １３(ａ)和 １３(ｂ)可得ꎬ半连续精馏相较于传统连

续精馏和隔壁塔精馏ꎬ随着年处理量的增加ꎬ其
ＧＥＣ 和[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ一直最大ꎬ且由计算公式可知ꎬ两
个评价指标均与热负荷成正比ꎬ推断传统连续精馏

和隔壁塔精馏的操作费用低于半连续精馏操作费

用ꎮ 从图 １３(ｃ)可以看出ꎬ传统连续精馏和隔壁塔

精馏的 ＴＡＣ 增长速率小于半连续精馏的 ＴＡＣ 增长

速率ꎬ且隔壁塔精馏与半连续精馏在年处理量为

８􀆰 ２３ Ｍｍｏｌ 时 ＴＡＣ 相等ꎬ半连续精馏与传统连续精

馏在年处理量为 １５􀆰 ２１ Ｍｍｏｌ 时 ＴＡＣ 相等ꎮ 高于

１５􀆰 ２１ Ｍｍｏｌ / ａ 的处理量时ꎬ传统连续精馏和隔壁塔

精馏均优于半连续精馏ꎻ处于 ８􀆰 ２３ ~ １５􀆰 ２１ Ｍｍｏｌ / ａ
的处理量时ꎬ传统连续精馏的 ＴＡＣ 最大ꎬ而隔壁塔

精馏的 ＴＡＣ 最小ꎻ低于 ８􀆰 ２３ Ｍｍｏｌ / ａ 的处理量时ꎬ
半连续精馏 ＴＡＣ 最低ꎮ

(ａ)[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ结果

(ｂ)ＧＥＣ 结果

(ｃ)ＴＡＣ 结果

１—半连续精馏ꎻ２—传统连续精馏ꎻ３—隔壁塔精馏

图 １３　 中等中间组成分离方法经济性比较

针对高中间组成(１０ / ８０ / １０)的情况ꎬ图 １４ 显

示了不同年处理量下ꎬ隔壁塔精馏、传统连续精馏和

半连续精馏的 ＧＥＣ、[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ和 ＴＡＣ 结果ꎮ 由图

１４(ａ)和(ｂ)可得ꎬ半连续精馏与传统连续精馏和隔

壁塔精馏相比ꎬ随着年处理量的增加ꎬ[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ和

ＧＥＣ 一直处于两者的上方ꎮ 从图 １４(ｃ)可以看出ꎬ
传统连续精馏和隔壁塔精馏的 ＴＡＣ 增长速率小于

半连续精馏 ＴＡＣ 增长速率ꎬ且隔壁塔精馏与半连续

精馏在年处理量为 １２􀆰 ６３ Ｍｍｏｌ 时 ＴＡＣ 相等ꎬ半连

续精馏与传统连续精馏在年处理量为 １１􀆰 ７４ Ｍｍｏｌ
时 ＴＡＣ 相等ꎮ 因此高于 １２􀆰 ６３ Ｍｍｏｌ / ａ 的处理量

时ꎬ半连续精馏没有优势ꎻ处于 １１􀆰 ７４~１２􀆰 ６３ Ｍｍｏｌ / ａ
的处理量时ꎬ传统连续精馏最有竞争力ꎬ隔壁塔精馏

的性能最差ꎻ低于 １１􀆰 ７４ Ｍｍｏｌ / ａ 的处理量时ꎬ半连

续精馏相较于传统连续精馏和隔壁塔精馏最有

优势ꎮ

(ａ)[ＣＯ２] Ｅｍｉｓｓ结果

(ｂ)ＧＥＣ 结果

(ｃ)ＴＡＣ 结果

１—半连续精馏ꎻ２—传统连续精馏ꎻ３—隔壁塔精馏

图 １４　 高中间组成分离方法经济性比较

由图 １２、图 １３ 和图 １４ 的半连续精馏年处理上

限可以看出ꎬ相较于隔壁塔精馏ꎬ随着中间组成甲醇

含量的减小ꎬ半连续精馏适宜年处理量上限值分别

为 １２􀆰 ６３、８􀆰 ５２、８􀆰 ２３ Ｍｍｏｌꎬ此时在高中间组成条件
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下半连续精馏更有优势ꎮ 与传统连续精馏相比ꎬ半
连续精馏适宜年处理量上限值分别为 １１􀆰 ７４、
１５􀆰 ７８、１５􀆰 ２１ Ｍｍｏｌ 因此当为低中间组成时ꎬ半连续

精馏年处理量最大ꎬ更有优势ꎮ

３　 结论

本文针对甲酸甲酯－甲醇－水体系分别采用半

连续精馏、传统连续精馏和隔壁塔精馏进行分离模

拟研究ꎬ分析进料中间组成对分离过程经济性的影

响ꎮ 首先基于多目标遗传算法对半连续精馏、传统

连续精馏和隔壁塔精馏过程的关键操作参数进行优

化ꎬ搜寻投资小、能耗低的流程ꎻ然后对优化后的半

连续精馏过程添加控制结构进行动态模拟ꎮ 研究结

果发现ꎬ相较于传统连续精馏ꎬ当进料组成为低中间

组成时ꎬ半连续精馏过程的年处理量达到最大为

１５􀆰 ７８ Ｍｍｏｌꎬ具备更强的竞争力ꎮ 而半连续精馏过

程与隔壁塔精馏过程对比时ꎬ在高中间组成的条件

下ꎬ半连续精馏过程的年处理量达到最大为 １２􀆰 ６３
Ｍｍｏｌꎬ更具有优势ꎮ 只有当年处理量为 ８􀆰 ２３ Ｍｍｏｌ
时ꎬ无论中间组成的比例大小ꎬ半连续精馏均要优于

传统连续精馏和隔壁塔精馏ꎮ
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