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摘要:针对一类动态特性遵循热力学第一和第二定理的多级耦合非线性系统,其系统模型维度高,各部分关联耦
合,导致稳定性控制较为困难.本文应用一种流控制方法,利用该类系统物质流和能量流的关系构建宏观模型来代
替高维的微观模型,实现对复杂系统的建模. 利用无源性系统控制简单的特点,对系统进行无源性转化,降低复杂
多变量系统的控制难度,且确保了系统的稳定性. 此外,利用系统的输入输出流作为操作变量,使得算法操作简单.
文章利用典型的多元精馏塔作为实例,给出流控制算法步骤,并进行验证. 结果表明该算法具有流程简单且易于操
作的特点,能够达到满意的控制效果,并有较好的稳定性和鲁棒性.
关键词: 多级耦合;非线性系统;物质流;能量流;无源性;稳定性
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The flow control of nonlinear system with coupled multistage

LU Ping, LI Shao-yuan†

(Key Laboratory of System Control and Information Processing, Ministry of Education of China;
Department of Automation, Shanghai Jiao Tong University, Shanghai 200240, China)

Abstract: For a class of multistage-coupled and nonlinear system, whose dynamic characteristics follow the first and
second laws of thermodynamics, for the high model dimension and coupling effects , it is difficult to realize the stable
control for this class of system. Therefore, a flow control method is applied in this paper. This control method takes
advantage of the relationship between system material flows and energy flows, to build a macroscopic thermodynamic
model instead of a high dimensional microscopic model. In this way, a complicated system can be modeled in lower
dimension. And this algorithm takes advantage that passive system is easy to control. It makes a system passive, so that
makes it easy to realize a stable control for a complex multivariable system. In addition, it chooses system input or output
flow as the manipulated variable, which realizes the easy operation in practice. In this paper, the multiple distillation as a
typical example is used to prove the validity and effectiveness of flow control algorithm. The arithmetic steps is given, and
all results shows that flow control algorithm can achieve satisfactory performance and have a good anti-interference ability.

Key words: multistage-coupled; nonlinear systems; material flow; energy flow; passivity; stability

1 引引引言言言(Introduction)
随着科技的发展和生活的需要,大型复杂系统越

来越多地出现在社会的方方面面,如化工设备、高速
列车、水网、供应链管理系统等,这些复杂系统往往具
有非线性、强耦合的特点,特别是对精馏塔、高速列
车、存在多级库存管理的供应链等对象,子系统间存
在多级耦合现象.传统的控制方法无法对这类系统进
行有效的控制.针对这类系统,人们进行不断研究,在
非线性控制和解耦控制方面提出了很多方法. 其中研
究的重点集中在模糊控制、自适应控制、预测控制等

高级算法方面.

Boulkroune针对一类多变量非线性系统提出了3
种模糊自适应控制策略[1]. 文献[2]针对非线性多输入
多输出系统提出了基于自适应观测器的控制策略.
Dunbar提出了一种分布式滚动时域控制,实现一类动
态耦合非线性系统的稳定控制[3]. 文献[4]中,作者针
对非线性系统网络提出了一种分布式模型预测控制.
文献[5]中提出了一种针对多元间歇式精馏塔的非线
性自适应算法. Seferlis在文献[6]中利用多变量预测
控制算法实现对多级库存供应链网络的控制.
上述控制算法基于数据模型或状态空间模型,或

者将模型线性化处理,无法精确地描述系统的动态特
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性. 模糊控制虽然模型精度依赖较低,但控制精度有
限.而预测控制虽已广泛应用,但计算量大.除此之外,
大多算法相对复杂,不利于实际操作.

本文应用的流控制方法[7]针对一类符合过程系

统[11]定义的多级耦合非线性系统,利用热力学知识对
系统进行宏观建模. 在此模型上,利用流控制算法,无
需对模型进行传递函数模型或状态空间模型转换,通
过选择合成输入和合成输出使系统无源化,采用反
馈–前馈控制策略,通过任意的严格输入无源控制器
即可实现系统的稳定控制.该算法简单易懂,通过系
统的输入输出流即可实现系统内特定变量的控制.此
外,基于无源控制的算法确保了控制中的稳定性和鲁
棒性[8].

本文中的应用对象是典型化工设备多元精馏塔,
其本身具有非线性、不稳定性以及多级耦合的特

点[9–10],虽然二元精馏塔的稳定控制已有大量有效算
法,但对于多元精馏塔,尚无统一理论确保系统稳定
性. 本文将流控制算法应用到多元精馏塔的稳定性控
制中,给出统一的建模方法和控制算法步骤. 通过仿
真,验证了算法的有效性和抗干扰性.

由于流控制算法是从目标出发,利用目标的实现
机理来设计和控制系统,将系统设计和控制结合思考,
也为未来复杂系统设计和控制一体化提供了思路.
本文内容安排如下: 第2节介绍了流控制算法的

相关概念,包括应用对象过程系统,算法相关介绍等.
第3节基于流控制算法,推导了多元精馏塔的建模和
控制算法步骤. 第4节为实例分析和仿真结果.第5节
为本文结论和未来研究方向.

2 流流流控控控制制制算算算法法法(Flow control algorithm)
2.1 过过过程程程系系系统统统的的的概概概念念念(Concept of process system)
对于一个过程系统[11],即遵循热力学定律,并且

动态特征满足质量,能量等守恒方程的系统,其表达
形式满足如下守恒定律:

dZ

dt
= p(Z) + φ(m), Z(0) = Z0, (1)

y = H(Z), (2)

其中: Z为系统的库存向量,可写成下列形式:

ZT = [M1 · · · Mnc
U V ], (3)

Mi表示第i种成分的质量或摩尔数; U代表能量; V代
表体积; Z0是库存向量的初始状态; p代表系统的生产
率,即系统内部产生库存变量Z的速率; φ表示系统的
供给率,即外部提供系统库存变量的速率; m为系统
的操作变量,即外部输入. 系统库存变量Z的维度远

大于m,即如果将系统看做一个整体,其内部变量远大
于外部输入. 若将系统划分成若干个子系统,则系统
整体与子系统之间的关系可以表示为

ZT = [ZT
1 ZT

2 · · · ZT
nP
]. (4)

上述向量中,每个元素Zi代表每个子系统的库存变

量,系统的库存变量具有可加性,即

Z = Z1 + Z2 + · · ·+ ZnP
(5)

与库存变量对偶的是系统的强度变量,有表达式

wT = [−µ1

T
· · · − µnc

T

1

T

P

T
], (6)

其中: P代表系统的压力, T代表系统温度, µi表示第

i个组分的势. 强度变量可由熵函数对广度变量的求
导获得

wT =
∂S

∂Z
, (7)

其中S为系统的熵函数.

如式(1)–(2)利用系统宏观的热力学约束构建系统
宏观模型,而无需为了精确描述系统热动力学状态,
而建立高维的微观模型. 由系统描述中可以看出一个
大系统中包含很多子系统,导致内部变量维度远大于
外部输入,子系统间也可能存在多级耦合现象,而过
程系统的库存变量定义将子系统和整体联系起来,为
之后流控制算法的实施做准备,流控制算法通过对系
统物质流或能量流的控制实现全局的稳定性控制.

2.2 基基基于于于无无无源源源性性性理理理论论论的的的流流流控控控制制制算算算法法法(Flow control
based passive theory)

对于上述的过程系统,应用无源性理论,给出保证
系统稳定的控制算法.

定定定义义义 1 对于如式(1)–(2)所示的系统,设其输入
为u,输出为y′,满足下列条件则认为该系统为无源系
统:

0 6 W (t) 6 W (0) +
w t

0
uTy′dτ , (8)

其中: W (t)为非负函数,在这里称为存储函数; uTy′

为系统的供给率.式(8)表明系统存储函数永远小于外
部供给和初始值的总和.基于无源系统的控制理论,
在设计控制器时无需依赖精确的数学模型,通过反馈
控制即可保证系统的稳定性. 一般可观可稳定系统都
可以通过反馈控制转化成一个无源系统[12].

对于一个一般性的系统,如果可以通过对输入变
量和输出变量进行转换,使得合成的输入变量和输出
变量满足无源性,则该系统就可以通过反馈控制实现
输入输出的稳定性. 如图1所示.
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图 1 系统通过反馈控制转换成无源系统

Fig. 1 control system with feedback transformation designed

so that mapping u to e is approximately passive

通过转换使得系统新的输入即合成输入u到新的

输出即合成输出e的映射为无源的,则该系统可以通
过反馈控制达到输入输出的稳定性. 系统的合成输入
变量即控制量可用下式表示:

u = −C(e), (9)

C为任意严格输入无源控制器. 其中PID算法

u = Kp(e+
1

Ti

w t

0
edτ + Td

de

dt
) (10)

在Kp, Ti, Td均大于零的情况下属于严格输入无源控

制.简单证明如下:

设

ṡ = e, (11)

令系统的存储函数为

V =
Kp

2Ti

s2 +
KpTd

2
e2, (12)

并令系统的合成输入为

u = −Kp(e+
1

Ti

s+ Tdė). (13)

将等式两边同乘以e，可得

eu = −Kp(e
2 +

1

Ti

es+ Tdeė). (14)

上式通过转化可写为

eu+Kpe
2 = −Kp

Ti

es−KpTdeė. (15)

对存储函数进行求导，可得

V̇ =
Kp

Ti

sṡ+KpTdeė. (16)

结合式(11)(14)–(15),存储函数的导数可记为

V̇ = −eu−Kpe
2. (17)

由严格输入无源系统的定义,可得PID控制器为严格
输入无源的.

需要注意的是PID控制器参数大于0是作为PID控

制器为无源控制器的条件.

下面针对一般系统,给出流控制的算法思路. 首先
给出系统无源性设计的存储函数

W = ZTω∗ − S +
1

2
(y − y∗)T(y − y∗) > 0,

(18)

其中: ω∗为系统稳定点的强度变量向量, y为系统控制
目标, y∗为目标设定值.假设y=H(Z)为可导函数,则

dH

dt
=

n∑
i=1

∂H

∂Zi

dZi

dt
. (19)

结合守恒公式(1)中库存变量的动态表达式,式
(19)可转化为

dH

dt
=

n∑
i=1

∂H

∂Zi

(pi + φi). (20)

设控制误差为

e = y − y∗. (21)

定义图1中的合成输入u:

u =
de

dt
. (22)

则由式(20)–(21)可得

u =
n∑

i=1

∂H

∂Zi

(pi + φi)−
dy∗

dt
. (23)

从u到e的映射即是无源的,在该合成输入输出变量
下,利用存储函数式 (18)可证明控制算法的稳定
性[13]. 需要注意的是实际系统中不要求直接获得或操
作合成输入和输出变量. 利用前馈–反馈策略,流控制
算法在实际中的实施即为求解下述等式中的操作变

量m:
n∑

i=1

∂H

∂Zi

(pi(Zi) + φi(Zi,m))− dy∗

dt
=

−C(y − y∗), (24)

其中C为任意严格输入无源控制器.

3 多多多元元元精精精馏馏馏塔塔塔的的的流流流控控控制制制(Flow control of mul-
tiple distillation column)
精馏塔作为一个大家熟知的化工设备,多层塔板

间物质流能量流相互耦合,塔顶和塔底均存在回流现
象,表现出典型的多级耦合非线性特征. 许多学者对
其进行研究,并获得了一些成果.但这些算法相对复
杂,在实际应用中存在局限性. 而流控制仅从系统宏
观层面出发,实现对多级耦合非线性系统的控制,并确
保控制的稳定性,下面分别介绍利用流控制算法对精
馏塔的建模和控制步骤.

3.1 精精精馏馏馏塔塔塔的的的建建建模模模(Distillation modeling)
如图2所示为精馏塔模型示意图.
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图 2 精馏塔模型

Fig. 2 Distillation column

本文旨在说明流控制算法对于精馏塔建模和控制

的有效性,故在对精馏塔建模前,可通过几点设定来
简化研究对象: 1)回流罐混合均匀且塔顶回流与产品
馏出液的摩尔分数均为xD; 2)塔底和再沸器内液体混
合均匀,且塔底产品馏出液的摩尔分数为xB; 3)精馏
段和提馏段内气液两相均满足恒摩尔流假设; 4)对于
每块塔板,假设气液两相混合均匀,每层塔板的滞液
量固定,气相蓄存量忽略不计; 5)塔压保持不变.

结合精馏塔原理,根据式(1)可列出精馏塔的动态
数学模型.

1) 冷凝器和回流罐:

dMD

dt
= VR − LR −D, (25)

dMDxd,j

dt
= VRy1,j− (LR+D)xd,j, j ∈ [1, nc].

(26)

2) 精馏段第i块塔板:

任意组分j:
M

dxi,j

dt
=

LR(xi−1,j − xi,j) + VR(yi+1,j − yi,j),

i ∈ [2, Nf − 1], j ∈ [1, nc].

(27)

3) 进料板:

假设进料为液相,且进料板上的液相蓄存量的变
化可忽略

LS = LR + qF,

VR = VS − (q − 1)F,
(28)

M
dxf,j

dt
=

LRxf−1,j + Fzf,j − LSxf,j +

VSyf+1,j − VRyf,j, j ∈ [1, nc]. (29)

4) 提馏段第i块塔板:

任意组分j:

M
dxi,j

dt
=

LS(xi−1,j− xi,j)+ VS(yi+1,j − yi,j),

i ∈ [Nf + 1, Nt], j ∈ [1, nc]. (30)

5) 塔底和再沸器:
dMB

dt
= LS − VS −B, (31)

dMBxb,j

dt
=

LSxNt,j − VSyb,j −Bxb,j, j ∈ [1, nc], (32)

其中气液相平衡关系满足

yi,j =
αi,jxi,j

nc∑
j=1

αi,jxi,j

, i ∈ [1, Nt], j ∈ [1, nc].

(33)

由上式可以看出按照流控制建模方式得出的精馏

塔数学模型与一般精馏塔按照数学机理建模得出的

模型相同,即流控制算法可直接利用精馏塔的机理模
型来实现稳定控制,并且侧面验证了精馏塔结构的合
理性.

3.2 精精精馏馏馏塔塔塔的的的流流流控控控制制制(Flow control of distillation)

3.2.1 推推推导导导(Deduction)

一般精馏塔的控制目标为控制塔顶和塔底杂质的

浓度来保证产物纯度,以及通过控制塔顶冷凝器和塔
底再沸器中的滞液量来控制产出量[14]. 由此设精馏塔
的广度变量为

Z = [Nd,j Nb,j MB MD]
T,

其中Nd,j, Nb,j分别为塔顶组分j的物质的量、塔底组

分j的物质的量,由于物质的量的物理概念过于抽象,
可通过下面两个关系式转换成对塔顶和塔底组分摩

尔分数的控制:

Nd,j = MDxd,j, (34)

Nb,j = MBxb,j. (35)

根据流控制算法流程,给出各个控制量推导过程.

1) 对于被控变量Nd,j由式

dNd,j

dt
=

dMDxd,j

dt
=

VRy1,j − (LR +D)xd,j, j ∈ [1, nc], (36)

u =
dNd,j

dt
=

−Kd,j(Nd,j −N∗
d,j) =
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−Kd,j(MDxd,j −MDx
∗
d,j
), (37)

可以获得合成控制量u的表达式

u = VRy1,j − (LR +D)xd,j =

−Kd,j(MDxd,j −MDx
∗
d,j), j ∈ [1, nc],

(38)

其中Kd,j为任意无源控制器,而在控制配置选择时可
用RGA等耦合性分析方法.

这里令强度变量w为各模块压力,则

fij = kij(ωi − ωj) = kij(Pi − Pj), (39)

其中kij可作为操作变量进行实际控制操作.

若选择LR作为实际控制量,则

LR = kd,j(Pd − Pdis), (40)

其中Pd, Pdis分别为塔顶冷凝器回流罐内压强和精馏

塔内压强.

对于其他被控量,下面仅给出对应控制量的推导
过程,由于之前的5点假设,这里直接用流量进行控
制,不再考虑压强.

2) 对于被控变量Nb,j ,由式

dNb,j

dt
=

dMBxb,j

dt
=

LSxNt,j − VSyb,j −Bxb,j, j ∈ [1, nc], (41)

u =
dNb,j

dt
=

−Kd,j(Nb,j −N∗
b,j) =

−Kd,j(MBxd,j −MBx
∗
d,j) (42)

合成控制量u的表达式

u = LSxNt ,j
− VSyb,j −Bxb,j =

−Kb,j(MBxb,j −MBx
∗
b,j), j ∈ [1, nc], (43)

其中Kb,j为任意无源控制器.

3) 对于被控变量MB,由式

dMB

dt
= LS − VS −B, (44)

u =
dMB

dt
= −Kb(MB −M∗

B) (45)

合成控制量u的表达式

u = LS − VS −B = −Kb(MB −M∗
B), (46)

其中Kb为任意无源控制器.

4) 对于被控变量MD,由

dMD

dt
= VR − LR −D, (47)

u =
dMD

dt
= −Kd(MD −M∗

D) (48)

合成控制量u的表达式

u = VR − LR −D = −Kd(MD −M∗
D),

(49)

其中Kd为任意无源控制器.

从上述推导,得到各合成控制量的表达式后,可以
利用耦合性分析方法得到控制的配对方案,使用分布
式控制,也可以使用多变量控制器进行控制.下面是
利用耦合分析后得到的控制配置方案.

3.2.2 精精精馏馏馏塔塔塔的的的流流流控控控制制制步步步骤骤骤(Steps of flow control
for distillation)

基于以上的分析和讨论,本文给出关于精馏塔的
流控制步骤.

Step 1 选择控制目标并确定设定值,对于精馏
塔可选择塔顶和塔底的杂质的浓度(表示为摩尔分
数),以及冷凝器和再沸器中滞液量为被控对象,根据
要求确定设定值.

Step 2 由式(38)(43)(46)和式(49)写出对应控制
量的表达式,确定无源控制器. 可以选择简单的 PID
控制,这里只确保控制系统的稳定时，故需要PID控
制参数Kp, Ti, Td均大于0,当考虑系统其他控制性能
时, PID参数的调节有待后续研究.

Step 3 式(38)(43)(46)和式(49)左侧的物质流均
可作为相应被控量的实际操作变量,此时根据控制配
对方法选择控制配置方案.可选择如表1所示的控制
配置方案.

Step 4 根据式(38)(43)(46)和式(49)所示的控制
量的计算方法对实际系统进行控制.

3.3 例例例子子子与与与仿仿仿真真真(Examples and simulation)
考虑一个三元精馏塔[15],用来分离含有苯、苯乙

烯和甲苯混合物,其中轻组分物质为苯. 假设该精馏
塔满足前面所述的建模假设.

设初始量为:进料流量F = 40 kmol/h,进料组
成(摩尔分数)z1 = 0.6, z2 = 0.25;设塔顶冷凝器中
的滞液量为固定值MD = 70 kmol,塔板滞液量
M = 10 kmol,塔釜再沸器中的滞液量为MB =

145 kmol,进料状态q = 1(饱和状态),相对挥发度

α1 = 2.75, α2 = 1, α3 = 0.4,

塔釜蒸发上来的蒸汽流量

VS = 140 kmol/h,

塔板总数Nt = 10(塔顶冷凝器记为 1,塔釜再沸器记
为N = 10). 进料板位置Nf = 4.

首先对精馏塔按照流控制理论进行建模,也就是
精馏塔本身的机理建模,在不加控制的条件下精馏塔
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内最终达到自稳定状态,如图3–5所示.

图 3 塔顶产品从进料开始直至稳态的动态浓度曲线
Fig. 3 Dynamic curve of product concentration in the tower

top from feed-in to static state

图 4 塔釜产品从进料开始直至稳态的动态浓度曲线
Fig. 4 Dynamic curve of product concentration in the tower

bottom from feed-in to static state

图 5 稳态时精馏塔各层塔板的浓度曲线

Fig. 5 Concentration curve at the static state in each plate

由仿真图可以看出精馏塔内部在无控制条件下最

终会达到自平衡,在塔顶物质组成中,苯作为精馏物
质,浓度占比较高,其他两种物质浓度基本为0,故塔
顶可以获得较纯的精馏物.但是苯作为轻组分物质,
在塔底占比较高,故需要加入控制,降低塔底杂质苯
的占比.

另外,考虑常规精馏塔的控制目标,故将对塔顶冷
凝器内滞液量和塔底再沸器内滞液量也作为被控量,
设控制目标为,塔底杂质苯的浓度(表示为摩尔分数)
降到x1N r= 0.01,冷凝器滞液量为MD r= 75,塔

底再沸器滞液量为MB r = 150,控制配置选择如表
1中所示,其中无源控制器选择纯比例控制器,参数设
定大于零即可.

表 1 控制配置选择
Table 1 Control configuration selection

操作变量 控制变量 控制变量含义

LR xd,j 冷凝器中重组分的摩尔分数

VS xb,j 再沸器中轻组分的摩尔分数

B MB 再沸器中的滞液量

D MD 冷凝器中的滞液量

如图6–8所示,分别为加入控制后的3种物质在塔
底和塔顶的摩尔分数的变化图, 3种物质浓度在各层
塔板的值,冷凝器滞液量和再沸器滞液量的动态变化
图,其中初始点为精馏塔不加控制时的稳态点.

由图6可以看出苯在塔底的摩尔分数从0.3616降
到设定值0.01,且塔顶甲苯和苯乙烯的浓度无明显变
化.

图 6 加控制后塔顶和塔底物质浓度动态变化图
Fig. 6 Dynamic curve of product concentration in the tower

top and bottom under flow control

图 7 加控制后稳态时精馏塔各层塔板的浓度曲线
Fig. 7 Concentration curve at the static state in each plate

under flow control

图8中塔顶和塔底滞液量也较好地达到设定值,其
中从MB的变化曲线可以看出在控制最开始阶段有

小幅度下降,随后跟踪目标值达到稳态,故若MB初

始值选择恰当,控制达到稳态的速度会更加迅速.精
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馏塔在运行过程可能会受到一些扰动,常见的扰动为
进料流量和进料组成的扰动[16]. 这些扰动会影响系统
的稳定状态,降低精馏效果.为了消除扰动产生的影
响,控制器需要作出适当的调整来保证系统的稳定运
行和控制效果.

图 8 加控制后冷凝器和再沸器滞液量的动态变化图
Fig. 8 Dynamic curve of the liquid holdup in the condenser

and reboiler under flow control

下面首先改变进料流量来验证算法的抗干扰

能力,在系统加控制运行到100 h时,进料流量增加
5 kmol,之后在系统运行该 200 h时,进料流量减少
10 kmol,观察塔顶塔底产物浓度变化以及冷凝器和再
沸器中滞液量变化,如图9–12所示,其中起始点为加
干扰处.

图 9 进料流量第1次变化后塔顶和塔底物质浓度变化图
Fig. 9 Dynamic curve of product concentration in the tower

top and bottom after the first variation in feed flow
rate

图 10 进料流量第1次变化后冷凝器和再沸器中
滞液量动态变化

Fig. 10 Dynamic curve of liquid holdup in the condenser and

reboiler after the first variation in feed flow rate

图 11 进料流量第2次变化后塔顶和塔底物质浓度变化图
Fig. 11 Dynamic curve of product concentration in the tower

top and bottom after the second variation in feed flow

rate

图 12 进料流量第2次变化后冷凝器和再沸器中
滞液量动态变化

Fig. 12 Dynamic curve of liquid holdup in the condenser and

reboiler after the second variation in feed flow rate

由图9–12可以看出进料流量的改变对塔顶和塔底
产物浓度影响较小,而塔顶冷凝器的滞液量在小幅波
动后也迅速恢复到设定值.

为了直观地看到控制在系统运行中起到的作用,
图13–15展示了从精馏塔自稳定到加控制稳定,再到
加两次进料流量变化,整个过程中的动态图. 其中:
图13为对应的塔底苯浓度的控制量VS的动态变化过

程,图14为冷凝器滞液量的控制量D的动态变化过程,
图15为再沸器滞液量的控制量B的动态图.

图 13 VS从加控制到进料流量两次变化后动态变化图

Fig. 13 Dynamic curve of VS from the use of flow control
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图 14 D从加控制到进料流量两次变化后动态变化图

Fig. 14 Dynamic curve of D from the use of flow control

图 15 B从加控制到进料流量两次变化后动态变化图

Fig. 15 Dynamic curve of B from the use of flow control

由图13–15可以看出在进料流量改变时控制量迅
速响应调节,确保被控量稳定在目标值.

接下来改变进料组成比,观察控制效果.进料比改
为z1 = 0.4, z2 = 0.4,如图16为改变进料组成后塔顶
和塔底物质浓度的动态变化,图17为冷凝器和再沸器
中滞液量的动态变化.

由图16–17看出在流控制下,进料组成的变化对塔
顶塔底产物浓度以及冷凝器和再沸器中滞液量的影

响均不大.

同理,通过控制变量的动态变化图可以看出控制
在系统受到干扰时所起的作用. 如图18–20分别为塔
底苯浓度的控制量VS的动态变化过程,冷凝器滞液量
的控制量D的动态变化过程,以及再沸器滞液量的控
制量B的动态变化过程.

图 16 进料组成变化后塔顶和塔底物质浓度变化图
Fig. 16 Dynamic curve of product concentration in the tower

top and bottom after the variation in feed composition

图 17 进料组成变化后冷凝器和再沸器中滞液量动态变化

Fig. 17 Dynamic curve of liquid holdup in the condenser and

reboiler after the variation in feed composition

图 18 VS从加控制到进料组成变化后动态变化图

Fig. 18 Dynamic curve of VS from the use of flow control

图 19 D从加控制到进料组成变化后动态变化图

Fig. 19 Dynamic curve of D from the use of flow control

图 20 B从加控制到进料组成变化后动态变化图

Fig. 20 Dynamic curve of B from the use of flow control
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4 结结结论论论(Conclusions)
本文针对一类动态特性遵循热力学第一定律和第

二定律的多级耦合非线性系统,从系统的能量角度出

发,对系统进行分析和控制.利用系统的宏观热力学

约束建立系统宏观模型,降低系统维度,实现复杂系

统的建模. 利用无源系统易于实现稳定控制的优点,

通过对系统进行无源转化,并实施前馈–反馈策略,使

用任意的无源控制器即可实现复杂非线性系统的稳

定控制.

文章以典型应用精馏塔为对象,阐述了该算法的

建模方法和算法步骤,实验结果表明该算法具有令人

满意的控制效果,且拥有较好的抗干扰性.

此外,流控制中的无源控制器可使用最简单的

PID控制,在参数大于0的情况下保证系统的稳定性.

当考虑系统的控制性能时, PID的参数是否与其有关

还有待研究.流控制算法提供的建模和控制方法可以

为实现系统设计控制一体化提供新思路,它改变传统

控制以具体设备为研究对象,而偏向于从目标实现过

程出发,例如某项物质的合成过程,包括了化学反

应、提纯等步骤,为生产流程提供更合理的指导. 本文

考虑了系统的稳定性,今后可利用熵函数的特性对控

制算法进行优化.
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附附附录录录 符符符号号号说说说明明明(Appendix Symbol description)

B: 塔底馏出液流量, kmol · h−1;

D: 塔顶馏出液流量, kmol · h−1;

F : 进料流量, kmol · h−1;

LR: 精馏段液体流量, kmol · h−1;

LS: 提馏段液体流量, kmol · h−1;

MD: 塔顶冷凝器中滞液量, kmol;

MB: 塔底再沸器中滞液量, kmol;

Nt: 塔板总数;

Nf : 进料板层;

Nd,j : 冷凝器中j组分的物质的量, kmol;

Nb,j : 再沸器中j组分的物质的量, kmol;

N∗
d,j : 冷凝器中j组分的设定值, kmol;

N∗
b,j : 再沸器中j组分的设定值, kmol;

q: 进料状态;
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VR: 精馏段蒸汽流量, kmol · h−1;

VS: 提馏段蒸汽流量, kmol · h−1;

xi,j : 第i块塔板上液相中易挥发组分j的摩尔分数;

yi,j : 第i块塔板上气相中易挥发组分j的摩尔分数;

x∗d,j : 冷凝器中液相组分j的浓度设定值;

x∗b,j : 再沸器中液相组分j的浓度设定值;

z: 进料组成;

下下下角角角标标标:

b: 塔底再沸器;

d: 塔顶冷凝器;

f : 进料层;

i: 塔板层数,从1到Nt;

j: 组分,从1到nc;
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