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研究论文 催化裂化装置再生器主风裕量的动态分析

许　锋，罗雄麟

（中国石油大学 （北京）自动化研究所，北京 昌平１０２２４９）

摘要：以某催化裂化装置为基础，建立反应再生系统的动态机理数学模型。从生产操作和闭环控制的角度，用

动态优化的方法对再生器的主风裕量进行了计算，指出过程动态特性对主风设计裕量的选取有着很大影响。在

考虑工艺和设备条件变化留出的稳态裕量之外，需要留出一定的动态裕量以满足过程操作和控制的要求，其大

小与控制系统设计有关。系统对控制器性能的要求愈高，所需要的主风裕量应愈大。故在进行工艺设计时需要

对系统的控制性能和主风设计裕量进行综合考虑，使设计结果既能满足工艺要求，又能实现良好的自动控制。
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引　言

催化裂化装置是现代炼油厂石油深度加工的主

体装置，其中最重要和最复杂的部分就是反应再

生系统。由于提升管式反应器具有很大的操作弹

性，催化裂化装置反应再生系统的设计裕量主要

集中于再生器，而再生器的主风裕量是再生器设计

裕量的重要组成部分。

当前，催化裂化装置的工艺设计主要是在稳态

条件下进行，工艺人员通常是根据设备条件以及工

艺条件的可能变化，参考设计经验和一些设计准则

来决定设计裕量的大小，对于为实现良好的操作和

　　犚犲犮犲犻狏犲犱犱犪狋犲：２００７－０１－１０．

犆狅狉狉犲狊狆狅狀犱犻狀犵犪狌狋犺狅狉：Ｄｒ．ＸＵＦｅｎｇ．犈－犿犪犻犾：ｘｕｆｅｎｇｆｘｚｔ＠

１２６．ｃｏｍ

　

控制而留出的裕量并没有进行自觉和定量的分析。

同时，由于实际过程在运行时表现为动态变化并且



存在一定的控制系统，在工艺条件变化或存在干扰

时，过程一般表现为随时间缓慢变化，并有可能出

现衰减振荡，而非稳态工艺设计中想象的阶跃或直

线变化，设计裕量中应当考虑这种动态调节过程，

否则操作将会是不可实现的。因此，在进行工艺设

计时，应当与过程的动态分析和控制系统的设计结

合起来，基于过程的动态模型确定设计裕量。

近十几年来，随着催化裂化装置的操作分析以

及控制研究的深入，国内外学者分别针对各自的研

究对象分别建立了相应的动态模型，如Ｚｈｅｎｇ
［１］、

Ａｒｂｅｌ等
［２３］、罗 雄 麟 等［４５］、Ｓｅｃｃｈｉ等

［６］、Ｈａｎ

等［７９］、Ｆｅｒｎａｎｄｅｓ等
［１０］。在催化裂化装置动态模

型的基础上，就可以从操作和控制的角度对再生器

的设计裕量进行动态分析。本文采用动态优化的方

法对再生器的主风设计裕量进行计算，根据计算结

果分析过程动态特性以及控制系统性能对设计裕量

的影响，从而为合理设计裕量的确定提供参考意

见，具有一定的现实意义和理论价值。

１　稳态裕量和动态裕量

设计裕量可定义为考虑过程不确定参数 （包括

工艺条件、设备条件、外来扰动）发生变化时为满

足生产和操作要求需要在正常操作的标称设计值上

增加的量，其绝对量称为绝对裕量，绝对裕量与标

称设计值的百分比称为相对裕量。

从操作与控制的角度看，设计裕量 犕 可以划

分为稳态裕量犕ｓ和动态裕量犕ｄ。

稳态裕量犕ｓ为仅考虑工艺条件和设备条件稳

态变化需要留出的裕量。

动态裕量犕ｄ为考虑工艺条件变化后的动态过

程，在稳态裕量基础上需要增加的裕量。由于动态

裕量的大小与控制系统的性能密不可分，故也称为

控制裕量［１１］。

在分清设计裕量的组成以后，工艺设计中可以

减少裕量设计的盲目性，既能够保证一定的操作弹

性和控制性能，又可以适当降低设备投资和操作费

用，在过程的经济性能和控制性能之间取得较好的

平衡。

２　催化裂化装置反应再生系统动态

数学模型

　　以某催化裂化装置为例进行研究，此催化裂化

装置为高低并列式提升管催化裂化装置，处理量为

６００ｋｔ·ａ－１，加工减压瓦斯油，单再生器单段再

生，添加ＣＯ助燃剂进行完全再生，实现焦炭的完

全燃烧，再生效果好，无内外取热系统。该催化裂

化装置过程数据见表１。

由于反应器和再生器之间存在催化剂循环，使

二者有机地联系在一起，所以在对再生器设计裕量

进行动态分析时，需要将反应再生系统作为一个

整体来讨论，建立整个反应再生系统的动态数学

模型。以罗雄麟等［４５］的催化裂化装置反应再生系

统动态数学模型为基础，根据过程数据对模型参数

进行相应调整，建立催化裂化装置反应再生系统

的动态数学模型。

对于反应器模型，采用五集总反应动力学模

型，反应网络如下

原料 （Ａ →） 柴油 （Ｄ）＋汽油 （Ｎ）＋气

体 （Ｇ）＋焦炭 （Ｃ）

柴油 （Ｄ →） 汽油 （Ｎ）＋气体 （Ｇ）＋焦

炭 （Ｃ）

汽油 （Ｎ →） 气体 （Ｇ）

表１　催化裂化装置过程数据
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　　提升管内采用气固平推流、气固无滑落的分布

参数模型，对原料未转化率、产品分布和催化剂

含焦量可以建立拟稳态模型，对反应温度，建立

其动态模型。取提升管内微元高度进行物料和热

量衡算
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式 （１）～式 （５）依次为关于原料未转化率

狔Ａ、柴油产率狔Ｄ、汽油产率狔Ｎ、气体产率狔Ｇ以及

催化炭含量犆ｃａ的物料衡算方程；式 （６）为关于反
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速率方程。按 Ｋｒｉｓｈｎａｓｗａｍｙ反应失活模型，有
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均相等。
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对于再生器，根据文献 ［１２］，可用两个虚拟
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进行模拟，密相床中只取再生温度和催化剂含碳量

为动态，再生烟气氧含量用拟稳态。由于床层线速

较高，可以忽略气体的外扩散效应；同时由于再生

器采取完全再生方式，假定稀相段只起到分离烟气

和催化剂的作用，而不发生化学反应。
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１２
－

犌 η犆ｓｃ
１＋（ ）η

１

４
（１１）

ｄ犜ｒｇ，１
ｄ狋

＝ ρｓ（１－εｒｇ）
［ρｓ（１－εｒｇ）犆狆，ｓ＋ρｇεｒｇ犆狆，ｇ］犠ｒｇ，１

［

×

犌犆狆，ｓ（犜ｓｔ－犜ｒｇ，１）＋犞ｒｇ犆狆，ｇ（犜ｇ－犜ｒｇ，１）＋

犌
犆ｓｃ
１＋η

－犆ｒｇ，（ ）１ （－Δ犎Ｃ）＋

犌η
犆ｓｃ
１＋η

（－Δ犎Ｈ）－犽ｗΔ犜ｗ犃ｒｇ，］１ （１２）

再生器第２个ＣＳＴＲ做物料衡算和热量衡算

ｄ犆ｒｇ，２
ｄ狋

＝ （犆ｒｇ，１－犆ｒｇ，２）
犌
犠ｒｇ，２

－

犽Ｃ，０ｅｘｐ
犈Ｃ
犚犜ｒｇ，（ ）

２

犆ｒｇ，２狆ｒｇ狔Ｏ２，ｒｇ，２
（１３）

０＝犞ｒｇ（狔Ｏ２，ｒｇ，１－狔Ｏ２，ｒｇ，２）－犌
犆ｒｇ，１－犆ｒｇ，２

１２
（１４）

ｄ犜ｒｇ，２
ｄ狋

＝ ρｓ（１－εｒｇ）
［ρｓ（１－εｒｇ）犆狆，ｓ＋ρｇεｒｇ犆狆，ｇ］犠ｒｇ，２

×

犌犆狆，ｓ（犜ｒｇ，１－犜ｒｇ，２）＋犞ｒｇ犆狆，ｇ（犜ｒｇ，１－犜ｒｇ，２［ ）＋

犌（犆ｒｇ，１－犆ｒｇ，２）（－Δ犎Ｃ）－犽ｗΔ犜ｗ犃ｒｇ， ］２ （１５）

式 （１０）～式 （１２）和式 （１３）～式 （１５）分

别依次为再生器密相床第１、２个ＣＳＴＲ关于催化

剂含碳量 （犆ｒｇ，１，犆ｒｇ，２）、烟气氧含量 （狔Ｏ
２
，ｒｇ，１，

狔Ｏ
２
，ｒｇ，２）的 物 料 衡 算 方 程 以 及 关 于 再 生 温 度

（犜ｒｇ，１，犜ｒｇ，２）的热量衡算方程。

式 （１）～式 （１５）的微分代数方程以及提升

管入口条件、相关物性计算的代数方程共同组成了

催化裂化装置反应再生系统的非线性动态模型。

对于式 （１）～式 （７），在提升管高度上进行向后

差分离散化，离散为等距狀段，消除空间自变量的

微分方程。将式 （６）、式 （１０）、式 （１２）、式

（１３）、式 （１５）定义为动态模型的微分方程犳ｄ，

将其他各式、提升管入口条件及相关物性方程定义

为动态模型的代数方程犳ａ。将提升管反应温度

犜ｒａ、再生器串联ＣＳＴＲ催化剂含碳量犆ｒｇ，１、犆ｒｇ，２

以及温度犜ｒｇ，１、犜ｒｇ，２定义为微分状态变量狓ｄ。将

提升管反应器产品产率狔Ａ、狔Ｄ、狔Ｎ、狔Ｇ，催化炭

含量犆ｃａ，催化剂活性，汽提段温度犜ｓｔ和催化炭
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含量犆ｓｃ，再生器串联ＣＳＴＲ烟气氧含量狔Ｏ
２
，ｒｇ，１、

狔Ｏ
２
，ｒｇ，２等定义为代数变量狓ａ。定义催化剂循环量

犌、主风量犞ｒｇ为操纵变量狌。定义各种工艺条件的

改变、过程扰动等为过程不确定性变量狆，如新鲜

原料量的改变、反应温度的调整等。

催化裂化装置反应再生系统的动态模型可表

示为

ｄ狓ｄ（狋）

ｄ狋
＝犳ｄ［狓ｄ（狋），狓ａ（狋），狌（狋），狆（狋）］ （１６）

０＝犳ａ［狓ｄ（狋），狓ａ（狋），狌（狋），狆（狋）］ （１７）

定义反应温度犜ｒａ 犡＝１、再生温度犜ｒｇ，２和再生

烟气氧含量狔Ｏ
２
，ｒｇ，２为输出被控变量狔，输出方程可

表示为

狔（狋）＝犺［狓ｄ（狋），狓ａ（狋），狌（狋），狆（狋）］ （１８）

此外，将过程操作过程中必须满足的约束方程

定义为犵，即

犵［狓ｄ（狋），狓ａ（狋），狌（狋），狆（狋）］≤０ （１９）

过程操作过程中必须满足的约束包括反应温度

约束、产品产率约束、再生温度约束、再生剂含碳

量约束以及烟气氧含量约束等生产要求和操作约

束，限于篇幅在此略过。

３　主风裕量优化计算策略

在催化裂化装置过程数学模型的基础上，可以

对工艺条件变化、过程干扰等过程不确定性条件下

所需要的主风设计裕量进行计算。

３１　稳态裕量的优化计算

首先对不考虑过程动态的稳态裕量进行计算，

假设工艺条件变化后，过程立刻到达稳态，令式

（１６）左侧的导数为零，将过程动态模型转换为稳

态模型。优化问题为

ｍｉｎ
狌
犞ｒｇ （２０）

ｓ．ｔ．　犳ｄ（狓ｄ，狓ａ，狌，狆）＝０ （２１）

犳ａ（狓ｄ，狓ａ，狌，狆）＝０ （２２）

犵（狓ｄ，狓ａ，狌，狆）≤０ （２３）

式 （２１）～ 式 （２２）为过程稳态模型，式

（２３）为过程操作不等式约束。本质上，以上优化

问题就是计算当过程不确定性变量由标称值狆０变

化到狆时，不考虑过程动态，为满足过程操作约

束所需要的最小主风量。求解优化问题式 （２０）～

式 （２３），设主风量标称值为犞ｒｇ，０，得到主风稳态

相对裕量

犕ｓ ＝
犞ｒｇ－犞ｒｇ，０
犞ｒｇ，０

（２４）

３２　动态裕量的优化计算

如果考虑过程的动态变化过程，对动态裕量进

行计算，要基于过程的动态模型，将工艺条件变化

前初始点的稳态方程和工艺条件变化后过渡过程的

动态方程分别列写，优化问题为

ｍｉｎ
犞
ｒｇ，ｍ

，狔ｓ
，狌
０

犞ｒｇ，ｍ （２５）

ｓ．ｔ．　犳ｄ（狓ｄ，０，狓ａ，０，狌０，狆０）＝０ （２６）

犳ａ（狓ｄ，０，狓ａ，０，狌０，狆０）＝０ （２７）

ｄ狓ｄ（狋）

ｄ狋
＝犳ｄ［狓ｄ（狋），狓ａ（狋），狌（狋），狆（狋）］ （２８）

０＝犳ａ［狓ｄ（狋），狓ａ（狋），狌（狋），狆（狋）］ （２９）

狔（狋）＝犺［狓ｄ（狋），狓ａ（狋），狌（狋），狆（狋）］ （３０）

犲（狋）＝狔ｓ－狔（狋） （３１）

狌犻（狋）＝δ犻犼犓犻犼 犲犼（狋）＋
１

犜Ｉ，犻犼∫
狋

０
犲犼（狋）ｄ狋＋犜Ｄ，犻犼

ｄ犲犼（狋）

ｄ［ ］狋
＋狌０，犻

（３２）

犵［狓ｄ（狋），狓ａ（狋），狌（狋），狆（狋）］≤０ （３３）

狌２（狋）≤犞ｒｇ，ｍ （３４）

狋０ ≤狋≤狋ｆ

式中　狓ｄ，０、狓ａ，０、狌０、狆０表示过程的稳态标称工作

点；狔ｓ为被控变量在动态过程中的给定值；犓犻犼、

犜Ｉ，犻犼、犜Ｄ，犻犼为ＰＩＤ控制器的控制参数；δ犻犼表示操纵

变量和被控变量的配对情况，若δ犻犼＝１，表明第犻

个潜在操纵变量与第犼个潜在被控变量配对，接受

其控制，若δ犻犼＝０则表明配对关系不成立。式

（２６）、式 （２７）为 标 称 工 作 点 稳 态 约 束，式

（２８）～式 （３０）为过程动态模型，描述工艺条件

变化后的动态过程，式 （３１）、式 （３２）为多回路

常规ＰＩＤ控制器的动态方程，式 （３３）为过程动

态变化需满足的操作约束，式 （３４）表示闭环控制

过程中主风量的调节不得超出主风裕量。

以上优化问题包含了常规ＰＩＤ控制器的动态

方程，当过程不确定性变量由标称值狆０变化到狆

时，控制器对变化后的过程进行了闭环控制，控制

系统将对闭环系统的动态变化过程有着极大的影

响，因此控制系统的结构δ犻犼和参数 犓犻犼、犜Ｉ，犻犼、

犜Ｄ，犻犼将严重影响优化问题式 （２５）～式 （３４）的求

解结果。求解优化问题式 （２５）～式 （３４），可以

获得考虑过程动态变化所需要的主风相对裕量 犕

和主风动态裕量犕ｄ。

犕 ＝
犞ｒｇ，ｍ －犞ｒｇ，０
犞ｒｇ，０

（３５）

犕ｄ ＝犕－犕ｓ （３６）

３３　优化计算工具

优化问题式 （２０）～式 （２３）和优化问题式
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（２５）～式 （３４）均为非线性规划问题，并且优化

问题式 （２５）～式 （３４）涉及动态优化，求解十分

困难。为此，应用动态流程模拟和 优 化 软 件

ｇＰＲＯＭＳ求解上述优化问题。ｇＰＲＯＭＳ是英国

ＰＳＥ公司于１９９７年推出的面向方程的动态流程模

拟和优化软件，具有动态模拟、参数估计、动态优

化等多种功能。使用ｇＰＲＯＭＳ求解问题非常方便，

其模型方程是开放的，可直接用ｇＰＲＯＭＳ提供的

编程语言以微分方程和代数方程的形式编写催化

裂化装置的动态模型，然后设定决策变量和目标

函数，即可自行完成稳态及动态优化问题的

求解。

对于动态优化问题，ｇＰＲＯＭＳ软件采用基于

控制向量参数化的方法，即认为时变控制向量在特

定控制间隔内是分段恒定的，控制间隔以及在间隔

上控制量的值由优化算法决定。这两个标准优化器

中的非线性规划求解器都采用序贯二次规划算法

（ＳＱＰ）。利用动态流程模拟和优化软件ｇＰＲＯＭＳ

可以实现对主风稳态裕量和动态裕量的优化计算。

４　主风裕量分析

在催化裂化装置反应再生系统动态模型的基

础上，通过对主风裕量的动态优化计算，可以对不

同控制结构及控制器参数条件下所需要的主风裕量

进行分析。

根据文献 ［１３１５］，为保证系统的稳定性，在

本文的系统分析中，藏量被视为理想控制，在汽提

段和再生器的数学模型中，假设汽提段和再生器藏

量恒定，不随时间发生变化。基于催化裂化装置反

应再生系统动态数学模型，在固定再生器藏量的

情况下，考虑新鲜原料处理量增加和改变反应温度

两种工艺条件变化的情况，对再生器的主风裕量进

行动态分析。

４１　新鲜原料处理量增加条件下的主风裕量

假设主风量不受主风机能力的约束，考察新鲜

原料处理量增加４５００ｋｇ·ｈ
－１，即由７５０００ｋｇ·

ｈ－１增加至７９５００ｋｇ·ｈ
－１时所需要的主风裕量

情况。

首先考虑稳态条件下，采用稳态优化方法计算

主风的稳态裕量，求得主风的稳态相对裕量为

０．３０％。然后考虑在不同控制结构及控制器参数的

条件下，对再生器主风的动态裕量进行计算。由于

不同控制系统对闭环系统的动态特性有着很大影

响，进而将影响主风裕量的计算结果；为了考察不

同控制系统的控制性能和主风裕量的关系，故在计

算再生器主风的动态裕量时考虑催化裂化装置反应

再生系统的３种常用控制结构 （ｒｅｇｕｌａｔｏｒｙｃｏｎｔｒｏｌ

ｓｔｒｕｃｔｕｒｅ，ＲＣＳ）。

（１）ＲＣＳ１：催化剂循环量控制反应温度、主

风量不可调；

（２）ＲＣＳ２：催化剂循环量控制反应温度、主

风量控制再生烟气氧含量；

（３）ＲＣＳ３：催化剂循环量控制反应温度、主

风量控制再生温度。

在上述控制结构的基础上，按照比例控制、比

例积分控制以及比例系数和积分时间逐渐增大的原

则，调整ＰＩＤ控制参数构成各种控制系统。根据

在ｇＰＲＯＭＳ模拟平台对催化裂化装置反应再生系

统动态模型的开环阶跃测试，达到稳态以前的动态

过渡时间为１２０ｍｉｎ左右，故选择动态优化时间为

１５０ｍｉｎ，以确保整个动态过程包含在动态优化时

间以内。同时，以常用控制性能指标———绝对值误

差积分 （ＩＡＥ）作为衡量控制器性能的指标，ＩＡＥ

由各被控变量给定值和测量值偏差的绝对值积分和

组成，ＩＡＥ越小，即对应的控制器性能越高。在

不同控制结构和控制器参数条件下计算再生器主风

设计裕量，各种控制结构和控制器参数、对应的控

制性能指标ＩＡＥ以及再生器主风相对裕量计算结

果、动态相对裕量如表２所示。可以看出，如果考

虑过程的动态变化，主风的稳态裕量将是不够的，

需要在稳态裕量的基础上增加动态裕量。这是由于

实际过程在操作运行时表现为动态变化，过程变量

的动态值与稳态值存在较大的差别，如果在过程设

计时只考虑稳态裕量，在动态变化过程中过程变量

将可能超出生产和操作约束，造成操作的不可实

现；另外，在每种控制结构条件下，从总体上看，

对控制器的性能要求愈高，则所需要的主风动态裕

量愈大。

４２　反应温度给定值阶跃增加条件下的主风裕量

考察反应温度给定值增加４．５℃，即由５００℃

增加至５０４．５℃时所需要的主风裕量情况。

首先考虑稳态条件下，采用稳态优化方法计算

主风的稳态裕量，求得主风的稳态相对裕量

为１．０１％。

然后对再生器主风的动态裕量进行计算，采用

动态优化方法，根据对催化裂化装置反应再生系统
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表２　不同控制系统下的主风动态裕量 （改变新鲜原料处理量）

犜犪犫犾犲２　犇狔狀犪犿犻犮犿犪狉犵犻狀狅犳犪犻狉犳犾狅狑狉犪狋犲狌狀犱犲狉犱犻犳犳犲狉犲狀狋犮狅狀狋狉狅犾狊狔狊狋犲犿（ｆｌｏｗｒａｔｅｏｆｆｒｅｓｈｆｅｅｄｃｈａｎｇｅｄ）

Ｃｏｎｔｒｏｌ

ｓｔｒｕｃｔｕｒｅ

犌犜ｒａ

犓 犜Ｉ／ｓ

犞ｒｇ狔Ｏ２，ｒｇ

犓 犜Ｉ／ｓ

犞ｒｇ犜ｒｇ

犓 犜Ｉ／ｓ
ＩＡＥ

Ｍａｒｇｉｎ，

犕／％

Ｄｙｎａｍｉｃｍａｒｇｉｎ，

犕ｄ／％

１ ０．２ — — — — — ３２８０ １．４２ １．１２

０．８ — — — — — ２８８４ １．４２ １．１２

０．２ ６０ — — — — ２１１９ １．４２ １．１２

０．５ ３０ — — — — ２０３６ １．４２ １．１２

２ ０．２ — ０．５ — — — ２７２５ １．８８ １．５８

０．５ — ０．８ — — — ２３７８ ２．０２ １．７２

０．２ ６０ ０．５ — — — １９９２ １．８３ １．５３

０．５ ３０ ０．８ — — — １８５９ ２．２２ １．９２

０．２ ６０ ０．５ ４０ — — ７８８ ５．８１ ５．５１

０．５ ４０ ０．６ ３０ — — ７１２ ６．１５ ５．５２

０．５ ３０ ０．８ ２０ — — ６６３ ６．８７ ５．５５

３ ０．２ — — — ０．００１ — １９５１ ２．８３ ２．５３

０．５ — — — ０．００２ — １４７０ ３．６９ ３．３９

０．２ ６０ — — ０．００１ — １７３５ ２．７５ ２．４５

０．５ ３０ — — ０．００２ — １４１０ ３．７９ ３．４９

０．２ ６０ — — ０．００１ ６０ １２３９ １２．５９ １２．２９

０．５ ３０ — — ０．００２ ６０ １１３７ １５．４０ １５．１０

０．５ ３０ — — ０．００２ ３０ １１２８ １７．７３ １７．４３

表３　不同控制系统下的主风动态裕量 （改变反应温度）

犜犪犫犾犲３　犇狔狀犪犿犻犮犿犪狉犵犻狀狅犳犪犻狉犳犾狅狑狉犪狋犲狌狀犱犲狉犱犻犳犳犲狉犲狀狋犮狅狀狋狉狅犾狊狔狊狋犲犿（ｒｉｓｅｒｔｏｐｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｃｈａｎｇｅｄ）

Ｃｏｎｔｒｏｌ

ｓｔｒｕｃｔｕｒｅ

犌犜ｒａ

犓 犜Ｉ／ｓ

犞ｒｇ狔Ｏ２，ｒｇ

犓 犜Ｉ／ｓ

犞ｒｇ犜ｒｇ

犓 犜Ｉ／ｓ
ＩＡＥ

Ｍａｒｇｉｎ，

犕／％

Ｄｙｎａｍｉｃｍａｒｇｉｎ，

犕ｄ／％

１ ０．２ — — — — — ３２７６ ０ ０

０．８ — — — — — ３１０３ ０ ０

０．２ ６０ — — — — ２８０２ １．６５ ０．６４

０．５ ３０ — — — — ２７５９ ２．３５ １．３４

２ ０．２ — ０．５ — — — ３２５３ ０ ０

０．５ — ０．８ — — — ３０９８ ０ ０

０．２ ６０ ０．５ — — — ２５５７ １．４３ ０．４２

０．５ ３０ ０．８ — — — ２３８７ ２．００ ０．９９

０．２ ６０ ０．５ ４０ — — ５２７ ４．０６ ３．０５

０．５ ４０ ０．６ ３０ — — ２７０ ９．０７ ８．０６

０．５ ３０ ０．８ ２０ — — ２１７ １０．６８ ９．６７

３ ０．２ — — — ０．００１ — ３２４８ ０ ０

０．５ — — — ０．００２ — ３０７１ ０ ０

０．２ ６０ — — ０．００１ — ２４９７ １．４２ ０．４１

０．５ ３０ — — ０．００２ — ２２２１ ２．９０ １．８９

０．２ ６０ — — ０．００１ ６０ ５６２ ４．８５ ３．８４

０．５ ３０ — — ０．００２ ６０ ４０９ １２．９１ １１．９０

０．５ ３０ — — ０．００２ ３０ ４０６ １５．８３ １４．８２

动态模型的开环阶跃测试，选择动态优化时间为

１５０ｍｉｎ。同时，为考察不同控制系统的控制性能

和主风裕量的关系，在计算再生器主风的动态裕量

时同样考虑如４．１节所述的３种常用控制结构，并

按照比例控制、比例积分控制以及比例系数和积分

时间逐渐增大的原则，调整ＰＩＤ控制参数构成各

种控制系统。对各种控制系统条件下的再生器主风

设计裕量进行计算，计算结果如表３所示。可以看

出，在某些控制系统条件下，所需要的主风动态裕

量为０，这主要因为这些控制系统采用了调节能力

较差的纯比例作用控制器，虽然需要的动态裕量

少，但控制性能较差，无法完成改变工艺条件的任
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务；对于采取了比例积分作用的控制系统，调节能

力强，控制性能较好，能够完成操作要求的工艺条

件变化，但对主风动态裕量有较高的要求；另外，

对于每种控制结构而言，对控制器的性能要求愈

高，则所需要的主风动态裕量愈大，具有较小控制

性能指标的控制器需要相对较多的动态裕量。

４３　设计裕量与控制性能

为了进一步阐明设计裕量和控制性能的关系，

根据表２、表３，以ＩＡＥ为横坐标，设计裕量为纵

坐标，绘制出设计裕量与控制性能指标ＩＡＥ的关

系曲线如图１、图２所示。由图１、图２可见：（１）

从总体上看，控制性能指标越小，即对控制器性能

的要求愈高，所需要的设计裕量愈大。控制结构相

同，调整ＰＩＤ控制器参数，需要的设计裕量一般

随控制性能的改善而增加。（２）选择主风量控制再

生烟气氧含量时所需要的设计裕量和控制性能指标

图１　主风裕量与ＩＡＥ的关系曲线 （改变新鲜原料处理量）

Ｆｉｇ．１　ＲｅｌａｔｉｏｎｏｆａｉｒｆｌｏｗｒａｔｅｍａｒｇｉｎａｎｄＩＡＥ

（ｆｌｏｗｒａｔｅｏｆｆｒｅｓｈｆｅｅｄｃｈａｎｇｅｄ）

　

图２　主风裕量与ＩＡＥ的关系曲线 （改变反应温度）

Ｆｉｇ．２　ＲｅｌａｔｉｏｎｏｆａｉｒｆｌｏｗｒａｔｅｍａｒｇｉｎａｎｄＩＡＥ

（ｒｉｓｅｒｔｏｐｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｃｈａｎｇｅｄ）

较选择主风量控制再生温度均小一些，这可能是主

风量对再生烟气氧含量的影响大于对再生温度的影

响，主风量在控制再生温度时完成相同目标所需要

的调节幅度要大于控制再生烟气氧含量所导致的，

所以在进行常规控制设计时选择主风量控制再生烟

气氧含量较主风量控制再生温度更为有利。（３）纯

比例作用控制器的调节能力弱，控制性能较差，虽

然需要的设计裕量少，在比例作用较小的情况下无

法完成改变工艺条件的任务；比例积分作用控制器

调节能力强，控制性能较好，在比例作用较小的情

况下也能通过积分作用完成工艺要求的操作任务，

但对设计裕量有较高的要求。

作者除对上述两种比较常见的工艺条件变化的

情况进行了主风裕量分析以外，对于新鲜原料残炭

性质变化、新鲜原料预热温度变化以及上述几种工

艺条件变化同时出现的情况同样进行了优化计算和

主风裕量的分析。运用的方法与第３节所述相同，

根据各种控制系统条件下主风裕量的计算结果可以

绘制与图１、图２类似的主风裕量和控制性能指标

的关系曲线，并可得到类似结论。

５　结　论

基于催化裂化装置反应再生系统的动态数学

模型，采用动态优化的方法对处于不同控制系统条

件下的再生器主风的设计裕量进行了计算，从计算

结果可以得到以下结论。

（１）在考虑过程动态特性的情况下，稳态裕量

难以满足过程操作和控制的要求，需要在稳态裕量

基础上留出一定的动态裕量。

（２）从总体上看，对控制器性能的要求愈高，

所需要的主风动态裕量愈大。

本文主要从控制的角度对催化裂化装置再生器

的主风裕量进行了动态分析和讨论，设计人员在进

行工艺设计时除需要对改变生产工艺、装置安全生

产、节能降耗等稳态因素加以考虑外，还需要考虑

过程动态过程，结合控制系统的设计，留出一定的

动态裕量以满足过程操作和控制的要求，对各方面

的因素进行权衡，通过折中权衡确定再生器的设计

裕量。

符　号　说　明

　　　犃ｒｇ，１，犃ｒｇ，２———分别为再生器密相床第１、２个

ＣＳＴＲ等效散热面积，ｍ２
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犆ｃａ———催化炭含量，％ （质量）

犆ｒｇ，１，犆ｒｇ，２———分别为再生器密相床第１、２个

ＣＳＴＲ催化剂含碳量，％ （质量）

犆ｓｃ———待生催化剂焦炭含量，％ （质量）

犆犆犚ｆｒｅｓｈ———新鲜原料残炭值，％ （质量）

犆狆，ｇ———气体比热容，ｋＪ·ｋｍｏｌ
－１·Ｋ－１

犆狆，ｓ———催化剂比热容，ｋＪ·ｋｇ
－１·Ｋ－１

犈Ａ，犈Ｄ，犈Ｎ———分别为原料、柴油、汽油裂化反

应活化能，ｋＪ·ｋｍｏｌ－１

犈Ｃ———烧碳活化能，ｋＪ·ｋｍｏｌ
－１

犲———被控变量给定值与测量值偏差

犉ｆｒｅｓｈ———新鲜原料流量，ｋｇ·ｓ
－１

犉Ｏ———提升管进料流量，ｋｇ·ｓ
－１

犳ｄ，犳ａ———分别为动态模型微分、代数方程

犌———催化剂循环量，ｋｇ·ｓ
－１

犵———动态模型操作约束不等式

Δ犎ＡＡ———焦炭吸附热，ｋＪ·ｋｇ
－１

Δ犎ＡＲ，Δ犎ＤＲ，Δ犎ＮＲ———分别为原油、柴油、汽油裂化反

应热，ｋＪ·ｋｇ
－１

Δ犎Ｃ，Δ犎Ｈ———分别为再生烧碳、烧氢热效应

（扣除焦炭脱附热），ｋＪ·ｋｇ
－１

犺———动态模型输出方程

犓———ＰＩＤ控制器比例系数

犽Ａ，０，犽Ｄ，０，犽Ｎ，０———分别为原料、柴油、汽油反应速

率常数指前因子，Ｐａ－１·ｓ－１

犽Ｃ，０———烧碳反应速率常数指前因子，

Ｐａ－１·ｓ－１

犽ｗ———外壁散热系数，ｋＪ·ｍ
－２·Ｋ－１·ｓ－１

犽，０———催化剂降活速率常数指前因

子，Ｐａ－１

犕———相对裕量，％

犕ｓ，犕ｄ———分别为稳态、动态相对裕量，％

狆———过程不确定性变量

狆０———过程不确定性变量标称值

狆ｒａ，狆ｒｇ———分别为反应器、再生器压力，Ｐａ

犚———气体常数，ｋＪ·ｋｍｏｌ－１·Ｋ－１

犛Ｔ———空时，ｓ

狌———操纵变量

狌０———操纵变量标称值

犜Ｉ———ＰＩＤ控制器积分时间

犜Ｄ———ＰＩＤ控制器微分时间

犜ｒａ———提升管反应温度，Ｋ

犜ｒｇ，１，犜ｒｇ，２———分别为再生器密相床第１、２个

ＣＳＴＲ温度，Ｋ

犜ｓｔ———汽提段出口温度，Ｋ

Δ犜ｓｔ———汽提段温差，Ｋ

Δ犜ｗ———散热温差，Ｋ

　　　　狋０，狋ｆ———分别为动态过程起始、终止时间

犞ｒｇ———主风量，ｋｍｏｌ·ｓ
－１

犞ｒｇ，０，犞ｒｇ，ｍ———分别为主风量标称值和最大值，

ｋｍｏｌ·ｓ－１

犠ｒｇ，１，犠ｒｇ，２———分别为再生器密相床第１、２个

ＣＳＴＲ催化剂藏量，ｋｇ

犡———量纲１长度

狓ｄ，狓ａ———分别为微分、代数状态变量

狓ｄ，０，狓ａ，０———分别为微分、代数状态变量标称值

狔———被控变量

狔ｓ———被控变量给定值

狔Ａ，狔Ｄ，狔Ｎ，狔Ｇ———分别为原料未转化率、柴油产率、

汽油产率、气体产率，％ （质量）

狔Ｏ
２
，ｒｇ，１，狔Ｏ２，ｒｇ，２———分别为再生器密相床第１、２个

ＣＳＴＲ烟气氧含量，％ （摩尔）

β———原料油中残炭转化为附加炭的比

例，％ （质量）

γ———可汽提烃含量，％ （质量）

δ———表示操纵变量和被控变量的配对情

况的控制结构矩阵

εｒｇ———密相床平均空隙率，％ （体积）

η———氢碳比

Λ———热容校正系数

ρｇ——— 密 相 床 平 均 气 体 分 子 密 度，

ｋｍｏｌ·ｍ－３

ρｓ———催化剂密度，ｋｇ·ｍ
－３

υＡＤ，υＡＮ，υＡＧ，υＡＣ———分别为原料柴油、原料汽油、原

料气体、原料焦炭计量系数

υＤＮ，υＤＧ，υＤＣ———分别为柴油汽油、柴油气体、柴

油焦炭计量系数

υＮＧ———汽油气体计量系数

———催化剂相对活性，％

　　　　下角标

Ａ，Ｄ，Ｎ，Ｇ———原料、柴油、汽油、气体

Ｃ，Ｈ———碳、氢

ｃａ———催化剂

ｄ，ｓ———动态、稳态

ｆｒｅｓｈ———新鲜原料油

ｇ，ｓ———气体、固体

ｍ———最大值

Ｏ———总进料油

Ｏ２———氧

ｒａ———反应器

ｒｇ———再生器

ｓｔ———汽提段

ｗ———散热

———活性
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０———标称值

１，２———第１、２个ＣＳＴＲ

犚犲犳犲狉犲狀犮犲狊

［１］　ＺｈｅｎｇＹＹ．Ｄｙｎａｍｉｃｓｍｏｄｅｌｉｎｇａｎｄｓｉｍｕｌａｔｉｏｎｏｆａｃａｔａｌｙｔｉｃ

ｃｒａｃｋｉｎｇ ｕｎｉｔ． 犆狅犿狆狌狋犲狉狊犪狀犱 犆犺犲犿犻犮犪犾 犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵，

１９９４，１８ （１）：３９４４

［２］　ＡｒｂｅｌＡ，ＨｕａｎｇＺＰ，ＲｉｎａｒｄＩＨ，犲狋犪犾．Ｄｙｎａｍｉｃｓａｎｄ

ｃｏｎｔｒｏｌｏｆｆｌｕｉｄｉｚｅｄｃａｔａｌｙｔｉｃｃｒａｃｋｅｒｓ（Ⅰ）：Ｍｏｄｅｌｉｎｇｏｆｔｈｅ

ｃｕｒｒｅｎｔｇｅｎｅｒａｔｉｏｎｏｆＦＣＣ’ｓ．犐狀犱狌狊狋狉犻犪犾犪狀犱犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵

犆犺犲犿犻狊狋狉狔犚犲狊犲犪狉犮犺，１９９５，３４ （４）：１２２８１２４３

［３］　ＡｒｂｅｌＡ，ＲｉｎａｒｄＩＨ，ＳｈｉｎｎａｒＲ．Ｄｙｎａｍｉｃｓａｎｄｃｏｎｔｒｏｌｏｆ

ｆｌｕｉｄｉｚｅｄｃａｔａｌｙｔｉｃｃｒａｃｋｅｒｓ（Ⅱ）：Ｍｕｌｔｉｐｌｅｓｔｅａｄｙｓｔａｔｅｓａｎｄ

ｉｎｓｔａｂｉｌｉｔｉｅｓ． 犐狀犱狌狊狋狉犻犪犾 犪狀犱 犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵 犆犺犲犿犻狊狋狉狔

犚犲狊犲犪狉犮犺，１９９５，３４ （９）：３０１４３０２６

［４］　ＬｕｏＸｉｏｎｇｌｉｎ （罗雄麟），ＹｕａｎＰｕ （袁璞），ＬｉｎＳｈｉｘｉｏｎｇ

（林世雄）．Ｄｙｎａｍｉｃｍｏｄｅｌｏｆｆｌｕｉｄｃａｔａｌｙｔｉｃｃｒａｃｋｉｎｇｕｎｉｔ

（Ⅰ）：Ｒｅａｃｔｏｒｓｅｃｔｉｏｎ． 犃犮狋犪犘犲狋狉狅犾犲犻犛犻狀犻犮犪：犘犲狋狉狅犾犲狌犿

犘狉狅犮犲狊狊犻狀犵犛犲犮狋犻狅狀（石油学报：石油加工），１９９８，１４ （１）：

３４４０

［５］　ＬｕｏＸｉｏｎｇｌｉｎ （罗雄麟），ＹｕａｎＰｕ （袁璞），ＬｉｎＳｈｉｘｉｏｎｇ

（林世雄）．Ｄｙｎａｍｉｃｍｏｄｅｌｏｆｆｌｕｉｄｃａｔａｌｙｔｉｃｃｒａｃｋｉｎｇｕｎｉｔ

（Ⅱ ）： Ｒｅｇｅｎｅｒａｔｏｒ ｓｅｃｔｉｏｎ． 犃犮狋犪 犘犲狋狉狅犾犲犻 犛犻狀犻犮犪：

犘犲狋狉狅犾犲狌犿犘狉狅犮犲狊狊犻狀犵犛犲犮狋犻狅狀（石 油 学 报：石 油 加 工），

１９９８，１４ （２）：６１６５

［６］　ＳｅｃｃｈｉＡ Ｒ，ＳａｎｔｏｓＭ Ｇ，Ｎｅｕｍａｎｎ，犲狋犪犾． Ａｄｙｎａｍｉｃ

ｍｏｄｅｌｆｏｒａＦＣＣＵＯＰｓｔａｃｋｅｄｃｏｎｖｅｒｔｅｒｕｎｉｔ．犆狅犿狆狌狋犲狉狊

犪狀犱犆犺犲犿犻犮犪犾犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵，２００１，２５ （４／５／６）：８５１８５８

［７］　ＨａｎＩＳ，ＣｈｕｎｇＣＢ．Ｄｙｎａｍｉｃｍｏｄｅｌｉｎｇａｎｄｓｉｍｕｌａｔｉｏｎｏｆａ

ｆｌｕｉｄｉｚｅｄ ｃａｔａｌｙｔｉｃ ｃｒａｃｋｉｎｇ ｐｒｏｃｅｓｓ （Ⅰ ）： Ｐｒｏｃｅｓｓ

ｍｏｄｅｌｉｎｇ．犆犺犲犿犻犮犪犾犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵犛犮犻犲狀犮犲，２００１，５６ （５）：

１９５１１９７１

［８］　ＨａｎＩＳ，ＣｈｕｎｇＣＢ．Ｄｙｎａｍｉｃｍｏｄｅｌｉｎｇａｎｄｓｉｍｕｌａｔｉｏｎｏｆａ

ｆｌｕｉｄｉｚｅｄ ｃａｔａｌｙｔｉｃ ｃｒａｃｋｉｎｇ ｐｒｏｃｅｓｓ （Ⅱ ）： Ｐｒｏｐｅｒｔｙ

ｅｓｔｉｍａｔｉｏｎａｎｄｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ．犆犺犲犿犻犮犪犾犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵犛犮犻犲狀犮犲，

２００１，５６ （５）：１９７３１９９０

［９］　ＨａｎＩＳ，ＲｉｇｇｓＪＢ，ＣｈｕｎｇＣＢ．Ｍｏｄｅｌｉｎｇａｎｄｏｐｔｉｍｉｚａｔｉｏｎ

ｏｆａｆｌｕｉｄｉｚｅｄｃａｔａｌｙｔｉｃｃｒａｃｋｉｎｇｐｒｏｃｅｓｓｕｎｄｅｒｆｕｌｌａｎｄｐａｒｔｉａｌ

ｃｏｍｂｕｓｔｉｏｎｍｏｄｅｓ．犆犺犲犿犻犮犪犾犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵犪狀犱犘狉狅犮犲狊狊犻狀犵，

２００４，４３ （８）：１０６３１０８４

［１０］　ＦｅｒｎａｎｄｅｓＪＬ，ＶｅｒｓｔｒａｅｔｅＪＪ，ＰｉｎｈｅｉｒｏＣ，犲狋犪犾．Ｄｙｎａｍｉｃ

ｍｏｄｅｌｉｎｇ ｏｆ ａｎ ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ Ｒ２Ｒ ＦＣＣ ｕｎｉｔ． 犆犺犲犿犻犮犪犾

犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵犛犮犻犲狀犮犲，２００７，６２ （４）：１１８４１１９８

［１１］　ＷａｎｇＣｈｕａｎｆａｎｇ （王 传 芳），ＬｕｏＸｉｏｎｇｌｉｎ （罗 雄 麟）．

Ｏｖｅｒｄｅｓｉｇｎｆｏｒｃｏｎｔｒｏｌａｎｄｉｔｓａｐｐｌｉｃａｔｉｏｎｉｎｔｕｂｅｓｈｅｌｌｈｅａｔ

ｅｘｃｈａｎｇｅｒｄｅｓｉｇｎ．犘犲狋狉狅犾犲狌犿犚犲犳犻狀犲狉狔犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵 （炼油

技术与工程），２００４，３２ （２）：２１２４

［１２］　ＬｕｏＸｉｏｎｇｌｉｎ （罗雄麟），ＺｈａｎｇＪｉａｎｆａｎｇ （张建芳）．Ａ

ｔａｎｋｓｉｎｓｅｒｉｅｓ ｍｏｄｅｌｆｏｒｔｈｅＦＣＣｒｅｇｅｎｅｒａｔｏｒｗｉｔｈｆａｓｔ

ｆｌｕｉｄｉｚａｔｉｏｎａｎｄｉｔｓａｐｐｌｉｃａｔｉｏｎｓ．犘犲狋狉狅犾犲狌犿犘狉狅犮犲狊狊犻狀犵犪狀犱

犘犲狋狉狅犮犺犲犿犻犮犪犾狊 （石油炼制与化工），１９９２，２４ （８）：３４３９

［１３］　ＬｕｏＸｉｏｎｇｌｉｎ （罗雄麟），ＹｕａｎＰｕ （袁璞），ＬｉｎＳｈｉｘｉｏｎｇ

（林世雄）．Ｓｔａｂｉｌｉｔｙａｎａｌｙｓｉｓｏｆｆｌｕｉｄｃａｔａｌｙｔｉｃｃｒａｃｋｉｎｇｕｎｉｔ

ｗｉｔｈｈｉｇｈｌｙｅｆｆｉｃｉｅｎｔｒｅｇｅｎｅｒａｔｏｒ． 犑狅狌狉狀犪犾狅犳 犆犺犲犿犻犮犪犾

犐狀犱狌狊狋狉狔犪狀犱犈狀犵犻狀犲犲狉犻狀犵 （犆犺犻狀犪） （化工学报），１９９８，

４９ （６）：６８９６９９

［１４］　ＬｕｏＸｉｏｎｇｌｉｎ （罗雄麟），ＹｕａｎＰｕ （袁璞），ＬｉｎＳｈｉｘｉｏｎｇ

（林世雄）．Ｓｔａｂｉｌｉｔｙａｎａｌｙｓｉｓｏｆｆｌｕｉｄｃａｔａｌｙｓｔｉｎｖｅｎｔｏｒｉｅｓｉｎ

ｆｌｕｉｄｃａｔａｌｙｔｉｃｃｒａｃｋｉｎｇｕｎｉｔｗｉｔｈａｈｉｇｈｅｆｆｉｃｉｅｎｔｒｅｇｅｎｅｒａｔｏｒ．

犑狅狌狉狀犪犾狅犳狋犺犲犝狀犻狏犲狉狊犻狋狔狅犳犘犲狋狉狅犾犲狌犿：犖犪狋狌狉犪犾犛犮犻犲狀犮犲

犈犱犻狋犻狅狀 （石油大学学报：自然科学版），１９９８，２２ （４）：

８６８９

［１５］　ＬｕｏＸｉｏｎｇｌｉｎ （罗雄麟），ＹｕａｎＰｕ （袁璞），ＬｉｎＳｈｉｘｉｏｎｇ

（林世雄）．Ａｐｐｌｉｃａｔｉｏｎｏｆｄｙｎａｍｉｃｍｅｃｈａｎｉｓｍｍｏｄｅｌｏｆｆｌｕｉｄ

ｃａｔａｌｙｔｉｃ ｃｒａｃｋｉｎｇ ｕｎｉｔ—ｅｆｆｅｃｔ ｏｆ ｆｅｅｄ ｔｈｒｏｕｇｈｐｕｔ ｏｎ

ｄｙｎａｍｉｃｓａｎｄｓｔａｂｉｌｉｔｙ． 犃犮狋犪犘犲狋狉狅犾犲犻犛犻狀犻犮犪：犘犲狋狉狅犾犲狌犿

犘狉狅犮犲狊狊犻狀犵犛犲犮狋犻狅狀（石油学报：石油加工），１９９９，１５ （５）：

３８４３
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