
Ｓｅｐ. ２０２６ 现代化工 第 ４６ 卷第 ９ 期

Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ ２０２６ 年 ９ 月

工工工工工工工工工工工工工工工工工业业业业业业业业业业业业业业业业业技技技技技技技技技技技技技技技技技术术术术术术术术术术术术术术术术术

带侧线采出脱异丁烷塔的多目标优化和
动态控制

刘澳琦１ꎬ２ꎬ朱红伟１ꎬ２ꎬ周明川１ꎬ２ꎬ尚汝松１ꎬ２ꎬ盛　 晓１ꎬ２ꎬ孙　 冰１ꎬ２ꎬ姜　 杰１ꎬ２∗

(１.化学品安全全国重点实验室ꎬ山东 青岛 ２６６１０４ꎻ
２.中石化安全工程研究院有限公司ꎬ山东 青岛 ２６６１０４)

摘要:为实现硫酸烷基化流程本质安全化ꎬ在脱异丁烷塔提出了多目标优化算法对流程进行优化ꎬ并在此基础上实现动态

控制ꎮ 带侧线采出精馏塔(ＤＳＴ)流程可实现一塔分离 ３ 组分ꎬ相较于常规两塔精馏序列可减少再沸器热负荷至少 ８􀆰 ２８％ꎮ 在

ＤＳＴ 流程结合 ＮＳＧＡ－Ⅱ算法对其进行多目标优化ꎬ可得一组解作为最优参数解ꎮ 在此基础上ꎬ构建了 ２ 种控制结构ꎬ包括组分

控制结构(ＣＣＣ)和组分－温度控制结构(ＴＣＣ)ꎮ 结果表明ꎬＣＣＣ 结构能够控制±５％的进料流量和组分扰动ꎬ调节时间相对较

长ꎬ偏差较大ꎮ ＴＣＣ 结构需求的温度控制器在工业应用中成本低且易于实施ꎮ 相较于 ＣＣＣ 结构ꎬ具有更短的调节时间ꎬ扰动偏

差更小ꎬ具有较好的控制性能ꎮ
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　 　 在全球对清洁燃料要求不断提高ꎬ以及我国积

极推行“双碳”战略背景下ꎬ烷基化油作为汽油调和

组分的关键组分ꎬ已经成为炼油行业的重要产品之

一[１－３]ꎮ 目前ꎬ工业上生产烷基化油的方法以硫酸

法为主ꎬ该工艺以硫酸为催化剂ꎬ使异丁烷与异丁烯

发生加成反应[４－５]ꎮ 脱异丁烷塔是分离异丁烷、正

丁烷和烷基化油的关键设备ꎬ工业上实现 ３ 组分分

离一般采用两塔进行分离精馏ꎬ为实现一塔分离 ３
个组分ꎬ对脱异丁烷塔进行带侧线采出改造ꎬ对硫酸

烷基化流程的降本增效具有重要意义ꎮ
带侧线采出的精馏塔是过程强化技术的一种ꎬ

可以在 １ 个精馏塔内分离多种物质[６]ꎮ 该设备相较
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于普通连续两塔精馏体系ꎬ一定程度上可以减少塔

设备投资成本、占地面积ꎬ并降低能耗[７]ꎮ 侧线采

出不仅可以和普通精馏塔耦合ꎬ还可以与其他过程

强化技术结合ꎬ如隔壁塔、热泵精馏和压差热耦合

等[８－１０]ꎬ简化流程、降低能耗ꎮ 金浩等[１１] 将侧线采

出技术与反应精馏塔耦合移出水分促进乙酸酯化法

正反应方向生产乙酸乙酯ꎬ不仅简化了分离过程ꎬ降
低热负荷ꎬ还一定程度提高反应物的转化率和产品

纯度ꎮ
精馏系统中的目标变量一般是多个ꎬ如年总成

本(ＴＡＣ)、再沸器热负荷(Ｑ)、热力学效率和选择性

等ꎬ变量之间耦合性强、相互关联ꎬ因而对于体系的

最小年总成本优化和能耗等目标值无法同时取最优

值[１２]ꎮ 多目标优化算法可以结合各个目标需求得

到一个折中最优值ꎮ 高伟等[１３] 以总投资费用和热

负荷为目标函数利用 ＮＳＧＡ－Ⅲ算法对戊烷分离流

程精馏系统进行优化ꎬ有效降低总投资成本 ５􀆰 ３７％
和热负荷 ８􀆰 １７％ꎬ与传统单变量优化相比ꎬ多目标

算法表现优异ꎮ Ｈｅ 等[１４] 通过 ＮＳＧＡ－Ⅱ多目标优

化分离甲醇和三甲氧基硅烷共沸物ꎬ使多目标优化

方法结合过程强化技术ꎬ发现多目标优化方法可以

更好寻找最优参数ꎬ降低能耗和费用ꎮ 稳态模型的

优化是模拟流程稳态条件下能够运行成功的重要节

点ꎬ选择合适的控制方法是动态模型的关键步骤ꎮ
现阶段未有带侧线采出脱异丁烷精馏塔的动态控

制ꎬ而且带侧线精馏塔的稳态结构比普通精馏塔稳

态结构复杂ꎬ相应地其控制结构也因耦合度高而难

度略有增加[１５]ꎮ 高勇等[１６] 通过对分离二甲醚－甲
醇－水 ３ 组分混合物搭建带侧线精馏的稳态模型ꎬ
并在其基础上进行动态控制、添加扰动ꎬ发现控制方

案可以高效运行ꎮ 谢力[１７] 对分离 ５ 组分烃类混合

物的带侧线精馏塔采用添加 Ｒ / Ｆ 比值的双温度控

制ꎬ扰动结果表明ꎬ控制方案实现有效控制ꎮ
基于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 的灵敏度分析功能ꎬ完成带有

侧线采出的脱异丁烷塔结构参数的优化ꎮ 在此基础

上ꎬ利用 ＮＳＧＡ－Ⅱ多目标优化算法ꎬ以 ＴＡＣ 和 ＣＯ２

排放量为目标函数进一步优化结构参数ꎮ 在稳态

模型基础上搭建动态模型ꎬ添加组分和温度控制、
进料流量扰动和进料组成扰动ꎬ检验动态控制方

案可行性ꎮ

１　 模型分析

模拟计算的脱异丁烷塔进料组分为异丁烷

(３５％)、正 丁 烷 ( １０％)、 ２ꎬ ２ꎬ ４ － 三 甲 基 戊 烷

(４０％)和 ２ꎬ３－二甲基己烷(１５％)ꎮ 以原料 １ ０００
ｋｇ / ｈ 进料、塔顶采出为流量 ３５０ ｋｇ / ｈ 和侧线采出

流量为 １００ ｋｇ / ｈ 为基准进行计算ꎮ 产品纯度要求

分别是异丁烷质量分数≥９９􀆰 ９％ꎬ正丁烷质量分数

≥９９􀆰 ３％ꎮ
１􀆰 １　 两塔模型搭建及分析

以某工厂工业塔数据为例ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中

的 ＲａｄＦｒａｃ 模块搭建常规两塔模型并进行严格模

拟ꎬ物性方法选择 ＢＷＲ－ＬＳ[１８]ꎮ 图 １ 为常规两塔精

馏流程示意图ꎮ 对常规两塔模型流程进行优化ꎬ调
整回流比ꎬ使产品纯度达标ꎮ 其中脱异丁烷塔(Ⅰ)
热负荷>５００ ｋＷꎬ脱正丁烷塔(Ⅱ)热负荷 ３６􀆰 ９５ ｋＷꎮ

图 １　 常规精馏流程

１􀆰 ２　 ＤＳＴ 模型搭建及分析

在产品纯度达标的要求下ꎬ以 ＴＡＣ 为目标函数

利用灵敏度分析对 ＤＳＴ 流程进行优化ꎬ最终选取

ＤＳＴ 塔板数 Ｎꎻ原料进料位置 ＮＦꎻ侧线采出位置 ＮＳ

和回流比 ＲＲ 作为待优化变量ꎮ 根据灵敏度分析优

化结果可知ꎬ计算出 Ｎ 为 ７４ꎬＮＦ 为第 ３２ 块塔板处ꎬ
ＮＳ 为第 ６４ 块塔板处ꎬＲＲ 为 １４􀆰 ４ꎬＤＳＴ 流程如图 ２
所示ꎮ

图 ２　 ＤＳＴ 流程

２　 ＤＳＴ 多目标优化

多目标优化对于精馏体系是常见的优化方

法ꎬ通过同时优化多个目标ꎬ找到多个目标的折中

最优值ꎬ也可以使精馏体系更好地找到最优的模
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型参数[１９] ꎮ
２􀆰 １　 目标变量及约束条件

选择 ＴＡＣ 和 ＣＯ２ 排放量作为目标函数ꎬ二者的

计算公式分别是式(１) [２０]、(２) [２１]:
ＴＡＣ ＝ ＯＣ ＋ ＴＣ / Ｔ (１)

式中ꎬＴＣ 为设备总投资费用ꎻＯＣ 为年总操作费用ꎻＴ
为设备投资回收期(３ ａꎬ８ ０００ ｈ / ａ)ꎮ

Ｆ(ＣＯ２) ＝ [ＱＲ / (ε × ＮＨＶ)] × (Ｃ％/ １００) × ３􀆰 ６７ (２)

式中ꎬＦ(ＣＯ２)为单位时间内 ＣＯ２ 排放的质量流量ꎬ
ｋｇ / ｈꎻＮＨＶ 为煤炭的净热值ꎬ２２ ０００ Ｊ / ｇꎻＣ％为燃料

含碳量ꎬ０􀆰 ６８ꎻＱＲ 为总加热热负荷ꎬｋＷꎻε 为锅炉的

加热效率ꎬ取经验值 ０􀆰 ８５ꎮ 约束条件为异丁烷质量

分数≥９９􀆰 ９％ꎬ正丁烷质量分数≥９９􀆰 ３％ꎮ
２􀆰 ２　 ＮＳＧＡ－Ⅱ算法简介

ＮＳＧＡ－Ⅱ算法是一种常用的多目标优化算法ꎬ

是由 Ｎｉｃｈｉｎｇ 方法改进来的[２２]ꎮ ＮＳＧＡ－Ⅱ通过非

支配排序分层与拥挤度距离计算来维持种群多样

性ꎬ并结合精英保留策略ꎬ确保每代种群的多样性

与精英性[２３] ꎮ
２􀆰 ３　 ＮＳＧＡ－Ⅱ优化策略

ＴＡＣ 和 ＣＯ２ 排放量作为目标函数ꎬＲＲ 实数型

变量(ｒｅａｌ)ꎻＮ、ＮＦ、ＮＳ 为整数型变量( ｉｎｔｅｇｅｒ)ꎻ种群

数为 ４０ꎻ基因重组方式为多项式变异ꎻ交叉方式为

中间交叉ꎬ约束条件是异丁烷质量分数≥９９􀆰 ９％ꎬ正
丁烷质量分数≥９９􀆰 ３％ꎮ 优化模型见式(３):

ｍｉｎ(ＴＡＣꎬＣＯ２) ＝ ｆ(ＮꎬＮＦꎬＮＳꎬＲＲ)
ｓ􀆰 ｔ 异丁烷 ≥ ９９􀆰 ９％(ｍａｓｓ)
正丁烷 ≥ ９９􀆰 ３％(ｍａｓｓ) (３)

２􀆰 ４　 优化流程及结果

图 ３ 是 ＮＳＧＡ－Ⅱ多目标优化流程示意图ꎮ

图 ３　 ＮＳＧＡ－Ⅱ多目标优化流程示意图

　 　 图 ４ 为 ＮＳＧＡ－Ⅱ优化所得 Ｐａｒｅｔｏ 前沿ꎬ各解均

满足约束且流程收敛ꎮ 前沿图呈对勾型ꎬ源于塔板

数增加虽能提升分离效率、降低热负荷及 ＣＯ２ 排

放ꎬ却同时增加费用成本ꎬ反之亦然ꎮ ＴＡＣ 与 ＣＯ２

排放量呈反比例关系ꎬ前沿图顶点处两者同时取得

最小值ꎮ 顶点处作为最优解ꎬ参数为:Ｎ 为 ７２、ＮＦ 为

图 ４　 Ｐａｒｅｔｏ 前沿

３２、ＮＳ 为 ６５、 ＲＲ 为 １４􀆰 ３ꎬ此时再沸器热负荷为

４９２􀆰 ４８ ｋＷꎬＣＯ２ 排放量为 ２３６􀆰 ６０４ ｋｇ / ｈꎬ ＴＡＣ 为

２３１􀆰 ５４８ 万元 / ａꎬ相较于常规两塔精馏序列可节省

再沸器负荷至少 ８􀆰 ２８％ꎮ

３　 ＤＳＴ 动态控制结构

为了在动态控制运行中有操作裕度ꎬ将稳态

回流比提至 １４􀆰 ７ꎬ再沸器热负荷也随之增加到

５１１􀆰 ７１ ｋＷꎮ
３􀆰 １　 组分控制结构 ＣＣＣ
３􀆰 １􀆰 １　 组分结构控制设计

采用 Ａｓｐｅｎ Ｄｙｎａｍｉｃ 对最优解稳态模型建立组

分控制结构ꎬ如图 ５ꎮ 在进料流量和进料关键组分

发生扰动时ꎬ满足产品的分离要求ꎮ 基础控制器的
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反馈调节情况:流量控制器和压力控制器ꎬ负反馈调

节ꎻ液位控制器ꎬ正反馈调节ꎮ 利用 Ｔｙｒｅｕｓ－Ｌｕｙｂｅｎ
继电反馈得到组分控制的增益值和积分时间ꎬ其中

死时间为 ３ ｍｉｎꎮ 表 １ 是控制器参数整定表ꎮ

图 ５　 ＤＳＴ 组分控制结构

３􀆰 １􀆰 ２　 ＣＣＣ 结构控制结果

为验证控制方案的有效性ꎬ分别在进料流量与

组成中加入扰动进行动态响应测试ꎮ 在进料流量、
异丁烷组分及正丁烷组分 ３ 类±５％扰动下ꎬ塔顶异

丁烷、侧线正丁烷及塔底 ２ꎬ３－二甲基己烷纯度的回

　 　 　 　 　 　 　表 １　 ＤＳＴ 组分控制器的参数整定

控制器 调节变量 控制变量
比例

增益

积分时间 /
ｍｉｎ

ＣＣ１ 　 阀门开度 塔顶异丁烷质量分数 　 ７０􀆰 ０ ５２􀆰 ８

ＣＣ２ 　 阀门开度 侧线异丁烷质量分数 １２８３􀆰 ６ ５２􀆰 ８

ＣＣ３ 　 塔底再沸

器热负荷

塔底 ２ꎬ３－二甲基己烷 ６􀆰 ９ ３９􀆰 ６

归平稳时间与最大偏差分别是:流量扰动下ꎬ三者回

归时间分别为 ３５􀆰 ８、５􀆰 ９、２４􀆰 ６ ｈꎬ最大偏差分别为

１􀆰 ０７×１０－４、４􀆰 ０２×１０－４、７􀆰 ９１×１０－４ꎻ异丁烷组分扰动

下ꎬ分别为 １９、４、１９􀆰 ４ ｈꎬ最大偏差分别为 １􀆰 １７ ×
１０－４、１􀆰 １５×１０－４、５􀆰 ６×１０－４ꎻ正丁烷组分扰动下ꎬ分别

为 ２０􀆰 ２、５􀆰 ８、３０􀆰 ６ ｈꎬ最大偏差分别为 １􀆰 ５５×１０－４、
５×１０－４、９×１０－４ꎮ

脱异丁烷塔 ＣＣＣ 控制结构在±５％扰动(０􀆰 ５ ｈ
施加)下的动态响应如图 ６~图 ８ 所示ꎬ依次为塔顶

异丁烷纯度、侧线正丁烷纯度及塔底 ２ꎬ３－二甲基

己烷纯度的变化情况ꎮ 产品纯度的过渡曲线均为

典型的衰减震荡型ꎬ满足设计规定要求ꎬ符合实际

操作工况ꎮ

(ａ)塔顶异丁烷 (ｂ)侧线正丁烷 (ｃ)塔底 ２ꎬ３－二甲基己烷

１—＋５％ꎻ２—－５％

图 ６　 进料流量±５％扰动

(ａ)塔顶异丁烷 (ｂ)侧线正丁烷 (ｃ)塔底 ２ꎬ３－二甲基己烷

１—＋５％ꎻ２—－５％

图 ７　 异丁烷组分±５％扰动

３􀆰 ２　 组分－温度控制结构 ＴＣＣ
３􀆰 ２􀆰 １　 组分－温度控制结构设计

在线组分分析仪价格昂贵、维护成本高且响应

滞后ꎬ而温度控制器在上述方面更具优势[２４]ꎮ 精馏

过程中ꎬ恒压条件下塔板组成与温度一一对应ꎬ故流

程模拟普遍采用温度控制ꎮ
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(ａ)塔顶异丁烷 (ｂ)侧线正丁烷 (ｃ)塔底 ２ꎬ３－二甲基己烷

１—＋５％ꎻ２—－５％

图 ８　 正丁烷组分±５％扰动

　 　 为构建响应快速且能耗低的温度控制结构ꎬ
需基于对操作变量变化反应最敏感的塔板确定灵

敏板[２５] ꎮ 采用奇异值分解判据( ＳＶＤ)ꎬ在灵敏度

判据获取操作变量稳态增益的基础上ꎬ通过 ＳＶＤ
方程得到稳态增益矩阵ꎬ比较 Ｕ 矩阵中各列数值ꎬ
最大值所在塔板即为灵敏板ꎬ其对应列的操作变

量即为匹配的控制变量ꎮ 据此ꎬ以 Ｑ 和 ＲＲ 在各塔

板的温度变化值与操作变量差值作为稳态增益ꎬ
结合 ＳＶＤ 所得 Ｕ 矩阵各控制变量对应列数值ꎬ绘
制图 ９ꎮ

１—ｄＴ / ｄＱꎻ２—ｄＴ / ｄＲ
(ａ)ｄＴ / ｄＱꎬｄＴ / ｄＲ

１—Ｕ１ꎻ２—Ｕ２
(ｂ)Ｕ１ꎬＵ２

图 ９　 ＤＳＴ 塔 ＳＶＤ 分析结果

图 ９ 中ꎬＵ１(Ｑ 控制)的极值出现在第 ６７ 块塔

板ꎬＵ２(回流量控制)的极值出现在第 ６６ 块塔板ꎮ
ＤＳＴ 塔共 ７２ 块板ꎬ回流比控制第 ６６ 块板的效果劣

于 Ｑ 控制ꎬ故选用 Ｑ 控制第 ６７ 块板温度ꎬ即 ＤＳＴ 温

度控制方案的灵敏板－操作变量配对为 Ｍ６７－Ｑꎮ
图 １０ 为 ＤＳＴ 的组分－温度控制流程ꎬ温度控制

死时间为 １ ｍｉｎꎮ 表 ２ 是控制器参数整定表ꎮ

图 １０　 ＤＳＴ 组分－温度控制结构

表 ２　 ＤＳＴ 组分－温度控制器的参数整定

控制

回路
调节变量 控制变量

比例

增益

积分时间 /
ｍｉｎ

ＣＣ１ 　 阀门开度 塔顶异丁烷质量分数 　 ８０􀆰 ００ ５２􀆰 ８

ＣＣ２ 　 阀门开度 侧线异丁烷质量分数 １２８８􀆰 ３５ ５２􀆰 ８

ＴＣ１ 　 塔底再沸

器热负荷
６７ 块塔板温度

０􀆰 １０ ２１１􀆰 ２

３􀆰 ２􀆰 ２　 ＴＣＣ 结构控制结果

脱异丁烷塔 ＴＣＣ 控制结构在±５％扰动(０􀆰 ５ ｈ
施加)下的动态响应如图 １１ ~图 １３ 所示ꎬ依次为塔

顶异丁烷纯度、侧线正丁烷纯度及第 ６７ 块塔板温度

的变化ꎮ 在进料流量、异丁烷组分及正丁烷组分 ３
类±５％扰动下ꎬ塔顶异丁烷、侧线正丁烷纯度的回归

平稳时间与最大偏差分别是:流量扰动下ꎬ异丁烷纯

度与正丁烷纯度的回归平稳时间分别为 ２２、５􀆰 ３ ｈꎬ
最大偏差分别为 １􀆰 ０３×１０－４、２􀆰 ８５×１０－４ꎻ异丁烷组

分扰动下ꎬ两者回归时间为 ２０、４􀆰 ２ ｈꎬ最大偏差为

１􀆰 ０５×１０－５、１􀆰 １３×１０－４ꎻ正丁烷组分扰动下ꎬ两者回

归时间为 １６􀆰 ８、４􀆰 ５ ｈꎬ最大偏差为 １􀆰 ５７ × １０－５、
５􀆰 ７×１０－５ꎮ
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(ａ)塔顶异丁烷 (ｂ)侧线正丁烷 (ｃ)第 ６７ 块塔板

１—＋５％ꎻ２—－５％

图 １１　 进料流量±５％扰动

(ａ)塔顶异丁烷 (ｂ)侧线正丁烷 (ｃ)第 ６７ 块塔板

１—＋５％ꎻ２—－５％

图 １２　 异丁烷组分±５％扰动

(ａ)塔顶异丁烷 (ｂ)侧线正丁烷 (ｃ)第 ６７ 块塔板

１—＋５％ꎻ２—－５％

图 １３　 正丁烷组分±５％扰动

４　 结论

(１)提出 ＤＳＴ 脱异丁烷塔流程ꎬ结合 ＮＳＧＡ－Ⅱ
算法对其进行多目标优化ꎮ 可得一组解作为最优

解ꎬ最优解的参数为:Ｎ 为 ７２、ＮＦ 为 ３２、ＮＳ 为 ６５、ＲＲ
为 １４􀆰 ３ꎬ 此时 Ｑ 为 ４９２􀆰 ４８ ｋＷꎬ ＣＯ２ 排放 量 为

２３６􀆰 ６０４ ｋｇ / ｈꎬＴＡＣ 为 ２３１􀆰 ５４８ 万元 / ａꎬ相较于常规

两塔精馏序列可节省再沸器负荷至少 ８􀆰 ２８％ꎮ
(２)ＤＳＴ 虽可降低脱异丁烷塔设备投资成本ꎬ

但其带侧线采出构型增加了操作控制难度ꎮ 针对

ＤＳＴ 在该 ３ 组分分离体系中的动态控制问题ꎬ提出

了 ＣＣＣ 与 ＴＣＣ 并予以评估ꎮ ＣＣＣ 能应对±５％的进

料流量与组分扰动ꎬ但依赖多套昂贵在线分析仪ꎬ实
施成本高且调节时间较长ꎮ 相比之下ꎬＴＣＣ 采用工

业上易于实施且成本低廉的温度控制器ꎬ减少 １ 个

组分分析回路ꎬ在降低设备投资的同时ꎬ调节更快、
稳定时间更短、扰动偏差更小ꎬ鲁棒性与控制效果均

优于 ＣＣＣꎮ
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中化塑料联合上下游深化燃料乙醇出海合作

　 　 近日ꎬ中化塑料联合国内燃料乙醇头部供应商及重点

海外客户开展三方专项会谈ꎬ聚焦燃料乙醇跨境贸易、常态

化保供和长期深度战略合作等事项深入交流ꎬ共同探讨海

外出口新模式ꎮ

三方全面复盘前期合作成果ꎬ深入研判目标市场供需、

价格及行业政策趋势ꎬ并就长期保供、年度贸易协议、价格

联动机制、业务增量等达成多项共识ꎮ

今年以来ꎬ中化塑料加速国际化布局ꎬ深耕东南亚市

场ꎬ成功实现 １０ 万吨级燃料乙醇对越南散水出口ꎬ搭建起

成熟顺畅的东南亚外销渠道ꎬ外贸业务稳步攀升ꎮ 下一步ꎬ

公司将不断增强供应链韧性ꎬ提升海外综合服务能力ꎬ推动

国际化经营不断取得新突破ꎮ (中化塑料)
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