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屏東縣崁頂垃圾焚化爐廢氣 
排放的除酸(HCl/SOx)回授控制系統設計 

丁慶華*、顏全嘉**、古國隆*** 

 

摘    要 

我國興建的大型都市垃圾焚化爐，其中廢氣排放處理設備 (flue gas cleaning 

system, FGCS)的控制系統，無論是架構於廠內的分散式控制系統 (distributed 

control system, DCS)或採用獨立的控制設備，均由外商採統包的方式隨主設備供

應。屏東縣崁頂垃圾焚化爐的 FGCS 控制系統完全由國人自行開發，該系統自民國

89 年 12 月商業運轉迄今已超過 4 年，程式架構與控制參數均未做任何修改調整。

由於該 FGCS 的控制核心在於半乾式洗滌塔(spray dryer scrubber, SDS)中煙道氣的

HCl/SOx 排放濃度與出口溫度控制，故本文就此部分的控制系統設計進行實務性的

說明。控制設備採用獨立的可程式控制器(PLC)，多變數的 PID(比例、積分、微分)

控制法則，以 PLC 階梯語言來實現。商業運轉的控制性能均能符合設計規範，且

其藥品的消耗量遠低於規範要求。  

 

【關鍵字】廢氣處理系統、 HCl/SOx、除酸控制、可程式控制器(PLC) 

*國立嘉義大學  生物機電工程學系  副教授  

**遠東機械工業股份有限公司  環境工程處  課長  

***國立嘉義大學  應用化學系  副教授  



72 屏東縣崁頂垃圾焚化爐廢氣排放的除酸(HCl/SOx)回授控制系統設計  

一、前    言  

屏東縣崁頂垃圾焚化廠由環保署興建，日商川崎重工業股份有限公司與遠東

機械工業股份有限公司聯合承攬，民國 86 年元月開工，於民國 89 年 12 月進入商

業運轉，由台糖公司負責操作營運，保固期於 93 年 6 月結束，表 1 是該廠的基本

資料。該廠製程採用 2 套連續式機械爐床、爐內液態尿素注入式脫硝(DeNOx)系

統、SDS 除酸系統、袋式集塵器(bag filter house, BFH)除粉塵系統，以及粉末活性

碳 (powdered activated carbon, PAC)注入袋式集塵器進行去除重金屬與戴奧辛。

FGCS 由外商提供設備、製程技術與負責承製，控制系統採用獨立的可程式邏輯控

制器(PLC)架構。  

FGCS 控制系統的程式設計完成於全廠實俥測試階段，時間的急迫性以及侷限

於現場工地無法取得足夠有效的文獻參考，故所有設計乃根據原廠製程設計與實俥

測試結果進行。該控制系統分成兩大部分：製程的邏輯控制以及 SDS 所進行的

HCl/SOx 與袋式集塵器的入口煙道氣溫度控制。雖然，我國在都市垃圾焚化廠上有

諸多的興建與營運實績，但多係採用整廠輸入的方式進行，聯合承攬的支配者以及

技術來源為外商，在於商業技術保密之下，FGCS 的控制系統不是以統包方式隨設

備供應，就是架構於廠內的 DCS 上。本案中的回授控制借助實俥測試之下完成，

也由於係採用實務性的試俥結果設計驗證，故迄今已歷經 4 年的商業運轉，控制程

式與控制參數均未進行任何修改，且所有的運轉性能均能符合設計規範的要求。  

 

表 1  崁頂垃圾焚化廠基本資料  

爐組數 爐床 
型式 

單爐 
容量 設計熱值 集塵器 洗煙塔

戴奧辛

去除 
汽輪機

設計 
發電量 

2 
連續式機

械爐床 450(噸/日) 2,200 
(Kcal/Kg) 

袋濾集

塵器 

半乾式洗

煙塔 
活性碳

凝汽式

 
23MW 

 

FGCS 控制系統存在已久，各石化廠、火力發電廠與垃圾焚化廠對此部份的處

理係將之併入整廠的 DCS，而各 DCS 廠對廢氣排放控制有其自己的技術，研究文

獻無法取得此類的參考資料，或是僅限於化學層面的研究。本案例的垃圾焚化廠，
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其 DCS 廠商未將廢氣處理的控制系統納入其工作範圍內；因此，採用獨立的控制

設備，硬體採用 PLC 作為系統的控制核心。  

目前廢氣處理防制領域的研究大多集中在硫氧化物(SOx)，此乃由於生活中大

量使用石化燃料，如汽機車、火力發電廠與汽電共生廠等 [1、 2]；由於空氣中 SOx

的含量與油品消耗有直接的關連性，因此，降低燃油消耗是降低 SOx 的重要途徑
[3]。但是，對於都市垃圾而言，其塑膠製品的含量遠大於燃油，故垃圾焚化爐排放

的 HCl 濃度遠較 SOx 為高，HCl 除會造成空氣污染外，也會腐蝕廠內機具設備 [4]，

故該焚化廠的除酸控制主要採用 HCl 為控制標的。  

二、廢氣處理系統架構 

2.1 FGCS 製程  

圖 1 是崁頂垃圾焚化爐的焚化製程架構。 FGCS 製程接收來自節熱器

(economizer)的高溫煙道氣，控制系統依據入出口溫度與設定的 HCl/SOx 排放濃

度，來調控消石灰 Ca(OH)2乳液(lime slurry)與冷卻水的用量，經由高速的旋轉霧

化器(Atomizer )將消石灰乳液霧化注入 SDS，以達到除酸與降溫的預期目標。SDS

除了除酸效果外，揮發性之重金屬及有機物會因煙道氣溫度的下降而冷凝結合於飛

灰結構核心及表面，而飛灰於 SDS 中因顆粒間彼此掃曳、凝聚而變成顆粒粒徑較

大的粉塵，大粒徑之粉塵可沉降於 SDS 中，而小粒徑之飛灰則隨煙道氣進入 BFH

而被濾袋捕捉去除；酸性氣體通過集塵袋時會再被鹼性吸收劑二次反應中和除酸，

唯大部份的去除率是在 SDS 中完成的 [5]。PAC 系統於 BFH 入口所注入的活性碳粉

末來吸附去除重金屬及有機物，粒狀污染物在此被集塵袋收集。處理後的煙道氣由

誘引式抽風機(induced draft fan, IDF)排放至大氣中。  
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圖 1  垃圾焚化暨 FGCS 系統架構  

 

2.2 控制設備 

PLC 所構成的控制架構如圖 2，PLC 系統建置於現場控制盤 (Local Control 

Panel, LCP)，主機單元與位於中央控制室(central control room, CCR)的分散式控制

系統之間利用 RS422 進行資料的雙向傳輸，以便操作人員透過 DCS 的操控台對

FGCS 設備進行遠端的監控，各子系統有獨立且分散的輸出入模組(含 ADC、DAC、

與 DIO)，模組建置於各子系統的 LCP，主機單元與子系統輸出入模組間利用

Ethernet 網路進行連線，主機單元採用主僕式(master/slave)架構，當 master 主機故

障時，系統會自動切換至 slave 主機進行控制，同時此主僕式架構允許進行線上程

式撰寫更改，而不致中斷系統的運作。  
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圖 2 廢氣處理系統的 PLC 架構  

 

2.3 FGCS 控制  

FGCS 控制系統包含各子系統的邏輯控制、狀態監測、以及 HCl/SOx 濃度與溫

度回授控制，HCl/SOx 濃度控制係接收來自連續式排放監測系統 (continuous 

emission monitoring system, CEMS)回授信號，進行消石灰乳液用量的控制，而消石

灰乳液之濃度及用量的多寡會影響洗滌效率與洗滌後的煙道氣的溫度。FGCS 的回

授控制系統設計規劃主要依據下列幾項要點 [6]：  

1.依據各類工作條件進行全自動的邏輯與回授控制，全自動的定義包含各子系統

的啟動以及停機時的安全連鎖機制。  

2.由於誘引式抽風機受焚化控制系統操控，因此進入 FGCS 的煙道氣流量，對本

控制系統而言形成一不確定的負載變化；因此，FGCS 必需考量此負載變化，使

溫度與除酸控制上能完全不受煙道氣流量變化的影響，即使控制系統無法追上

負載變化，也需進行必要的安全保護。  

3.酸氣(HCl/SOx)利用消石灰乳液去除，系統會進行全自動的石灰乳液調配，調配

至合適的濃度，以便由再回收水稀釋後注入 SDS；由於具備 2 套的調配系統，

控制系統會自統選擇最合適的調配系統，並隨時保持一份調配完整的乳液。  

4.利用連續排放偵測系統檢測的 HCl/SOx 濃度來進行石灰乳液調節的回授控制，

消



76 屏東縣崁頂垃圾焚化爐廢氣排放的除酸(HCl/SOx)回授控制系統設計  

HCl/SOx 排放濃度與消石灰消耗量需符合規範要求。  

5.利用再回收水來稀釋消石灰乳液後進行袋式集塵器入口溫度的控制，如果進入

BFH 的煙道氣溫度低於露點溫度，則煙道氣內的水分子將會凝結成水汽，並與

HCl/SOx 結合，而腐蝕煙道氣通過的下游設備。  

三、控制系統的規劃 

3.1 除酸機制 

SDS 的除酸與降溫過程，是經由同一霧化器將冷卻水與消石灰乳液噴入洗滌

塔內，與來自結熱器的高溫煙道氣反應，由於既有的研究文獻對此部分的動態行為

描述有限，故將其視為獨立的灰色動態系統。溫度與除酸動態視為分別但又有交聯

的子系統(decoupled system)。圖 3(a)是獨立的溫度控制，利用廠內洗滌用水經由旋

轉式霧化器將水以霧狀噴入洗滌塔內達到降溫的效果；圖 3(b)的除酸過程則利用消

石灰乳液經由旋轉式霧化器以霧狀噴入洗滌塔內，使其進行如下的化學反應，達到

除酸的效果。對 SO2的反應機制
[7]：   

 

2 2 2 3 2Ca(OH)  + SO  + H O  CaSO  +3/2 H O→  (1) 

3 2 2 2 4 2CaSO 1/2H O+1/2O +3/2H O CaSO 2H O⋅ → ⋅  (2) 
 

對 HCl 的反應機制 [8]：  
 

2 2 2Ca(OH) +2HCl  CaCl +2H O→  (3) 
 

HCl的反應速率較 SO2快許多，以上化學反應所進行的酸鹼中和為一放熱的效應。 

但是當 HCl 入口濃度增加至 535 ppm 時，SO2去除率便會隨 HCl 濃度的增加

而遞減，此機制可能是過量的 HCl 會取代產物中 SOx的位置，如以下反應式  [9]：  
 

3 2 2 2 2 2CaSO 1/2H O+2HCl+1/2H O CaCl 2H O+SO⋅ → ⋅  (4) 
 

另外，HCl 的極性大於 SO2，因而搶先溶入水中並消耗掉 Ca(OH)2，造成 SO2

殘留，如此去除 SO2的機率便會降低。  
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圖 3 將(a)溫度及(b)除酸過程視為獨立的製程  

 

3.2 溫度與除酸效率 

圖 3 的控制系統架構中，溫度與除酸系統擁有相同的 SDS 授控設備，因此冷

卻水的注入將影響到除酸的效能，同時消石灰乳液與除酸過程中的化學反應也會影

響到溫控的效能。洗滌水與吸收劑在半乾式洗滌塔內的反應機制有下列三步驟 [4,7]： 

1.HCl/SO2擴散進入霧化液滴，使離子強度增加，進而促使水合  (hydration) 程度

增加並降低水分子的蒸發作用。  

2.液滴表面繼續蒸發，使吸收劑的粒子相互靠近，同時 HCl/SO2 溶解於洗滌的氣

液體中，並與吸收劑開始反應生成 CaCl2、CaSO4 與 CaSO3 然後再沉澱。  

3.水分蒸發完成，並吸收乳液形成含水率之塵粒。  

雖然液滴粒徑愈小，表面積愈大，其化學反應速率也愈大，但相對的液滴中

水份之蒸發速率也愈高，而液滴與酸性氣體之反應程序主要是酸性氣體先由廢氣中

擴散至液滴表面之水層中，最後再與吸收劑反應。因此，如果液滴中水份蒸散太快，

則易使得液滴呈現乾燥狀態(固體態之吸收劑)，僅剩酸氣與固態吸收劑反應，反而

降低其反應速率。對控制而言，此現象意謂著在適量的 Ca(OH)2 狀況下，冷卻水的

增加可以提高除酸效率。  

公式(1)－(3)意謂著消石灰用量愈多時，酸性氣體去除效率愈佳，但吸收劑若
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用量過多，無法符合經濟效益。低溫環境下 Ca(OH)2去除 HCl 的研究中指出，HCl

的去除率隨溫度的降低而增加，及相對濕度的增加而增加 [9,10]，相對濕度愈高時，

HCl 去除率及 Ca(OH)2 利用效率愈佳 [11]。研究同時指出，影響吸收劑 Ca(OH)2與

SO2 之間反應性的最重要因素為相對濕度，主要是廢氣中的水分子會附著於吸收

劑 Ca(OH)2表面而加快 SO2氣體吸收於 Ca(OH)2顆粒表面的質傳速率，並進行化學

反應，故相對濕度愈高者，吸收劑 Ca(OH)2對 SO2的去除效率愈高 [12，13]。  

綜合以上的文獻發現，可以歸納以下 2 項結論：  

1.加入消石灰乳液於 SDS 中可以增加水分的加入量，進而降低 SDS 內的煙道氣溫

度，但酸鹼中和的放熱過程會增加煙道氣溫度。  

2.為使煙道氣降溫所加入的冷卻水量可以增加 SDS 內部溼度，並降低煙道氣溫

度，提高 HCl/SOX的去除率。  

3.3 整合的溫度暨除酸控制  

將圖 3 的控制架構修改如圖 4。此架構中，依然將溫控與除酸視做 2 個獨立的

灰色系統，但各系統間依循上述的關係保持交聯。所注入的消石灰乳液等同於加入

些許的冷卻水，所以系統中將溫度控制器的控制水量依比例進行減量，此功能由係

數 KAT進行補償。由於垃圾投入係採用批量方式進行，同時在焚化爐內機械式的翻

攪也非連續式，因此煙道氣在 SDS 的入口溫度會呈現突發性的上昇現象，為補償

此負載波動，控制系統特別設計前饋補償(feedforward compensation)。  

冷卻水量的加入，其總合效應是降低溫度與提高溼度，大大提高整體的除酸

反應效率，可減少消石灰乳液的用量；但是冷卻水用量大時，代表進入 SDS 煙道

氣溫度高或流量大，因此需要隨用水量來提高消石灰乳液用量。系統中 KAT並無濾

波器交聯，KAT 串接一低通濾波器，此乃因為溫控過程僅存在於 SDS 內，而除酸過

程同時於 SDS 與 BFH 進行，這意謂除酸過程較溫控過程的反應時間為長；此外，

消石灰乳液用量遠較冷卻水用量為低，不希望消石灰乳液受冷卻水控制有太大的波

動變化。  
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圖 4 系統控制方塊圖  

PID：比例+積分+微分控制；LPF:低通濾波器；FFC:前饋補償器  

四、控制系統的設計實務 

4.1 控制法則的選用  

由於視 SDS 的除酸過程為灰色系統，因此控制法則選用易於調整參數的 PID

控制，採用增量型的數位 PID 控制，其運算法則如下：  

[ ] ( [ ] [ 1]) [ ] ( [ ] 2 [ 1] [ 2])P I Du k K e k e k K e k K e k e k e kΔ = − − + + − − + −  (5) 

[ ] [ 1] [ ]u k u k u k= − + Δ  (6) 

其中 e是系統誤差值 PK 、 IK 與 DK 分別為彙整後(lumped)的 PID 控制參數。  

由於廠內有諸多的電感性設備運作中，且感測信號經長距離傳輸；因此，所

有的信號均採用一數位式低通濾波器，受限於 PLC 的運算能力，僅採用一階濾波

器，轉移函數為：  

1
1

1( )
1

H z
z
α

α
−

−

−
=

+
 (7) 

其中的時間常數α 則依據各信號源進行實際的調整。  

雖然，FCGS 控制器將 PID 三要素控制法則納入；但是，受限於 CEMS 的量

測值變動極大，此變動量經微分項(   )處理後，雜訊的干擾效應會變得極大，因
 d  

dt 
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此實際的應用僅使用 PI 控制。  

4.2 系統取樣時間 

對於數位控制系統其取樣時間大約是：  

1 1~
4 2 RT t⎛ ⎞= ⋅⎜ ⎟

⎝ ⎠
 (8) 

其中 Rt 是系統的上升時間常數。以本廢氣排放處理系統而言，溫度控制僅決

定於煙道氣在反應塔內的停留時間，而除酸過程除在反應塔內進行外，也在集塵袋

內進行，就整體的反應時間而言，溫度較除酸過程為短，故取樣時間的決定取決於

系統的溫度反應。一般商業的噴霧吸收塔，煙道氣在塔內的停留時間約在 10~12

秒 [7]，因此，就溫度控制的層面而言，需要選用的取樣時間約為 2.5~5 秒。本系統

由於採用 PLC 做為控制硬體，在運算上有其速度上的限制，因此採用 3 秒的取樣

週期。  

4.3 以 HCl 或 SOx做為控制目標  

既有的廢氣脫酸系統與空氣污染防制皆以脫硫為對象，此因其處理對象為使

用燃油的原動力廠與車輛設備；但對於都市垃圾焚化爐而言，垃圾中酸氣的主要來

源為內含大量的塑膠製品，其生成物為 HCl。先期性試運轉顯示本廠煙道氣進入

SDS 的 SO2濃度在 30ppm以下，而 HCl 濃度則約在 250ppm以上。  

低溫環境下 Ca(OH)2同時去除 HCl 及 SO2時，Ca(OH)2吸附 SO2的速率可隨

HCl 濃度的增加而提升，且 HCl 的存在可促進 SO2的反應效率 [10,15]。縱使吸附 SO2

已達飽和時，HCl 的加入不僅能與未反應完全之 Ca(OH)2反應成 CaCl2，且可促使

未反應完全之 CaO 繼續與 SO2反應
[16]。  

當 HCl 入口濃度為 236 ppm 時可增加 2SO 的去除率，這可能是因為 HCl 存

在時可先行與 Ca(OH)2反應生成 CaCl2
 [8]，而存在於吸收劑液滴表面之 CaCl2又可

延遲吸收劑液滴之乾燥時間，進而增進 Ca(OH)2 與 SO2 的反應性，因而增加 SO2

的去除率 [13]。  

因此，本廠的 FGCS 控制系統建議採用 HCl 做為控制標的，由以上的研究成

果可知，在接近 250ppm的入口 HCl 濃度下，SO2的去除率接近 90.33%的效率，此
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刻在 SDS 的出口濃度降為 3ppm，煙道氣進入接續的 BFH 進行更進一步的脫硫處

理，幾乎可將 SO2完全清除；但是，依然將 SOX視為操作選項。  

五、結果與分析 

FGCS 控制系統僅依據有限的理論進行設計，其實際的控制參數端賴實際試運

轉時所進行的最佳化調整，表 2 列出工程技術規範中對本控制系統的最低要求。參

數調整過程係藉用 DCS 所建置的監督圖控介面(圖 5 及圖 6)對全系統進行監測，而

參數的調整則直接修改 PLC 程式，所有的邏輯順序控制與回授控制採用階梯語言

撰寫。  

 

表 2  與 FGCS 除酸控制有關的設計規格 [6] 

項目 單位 規範要求值 設計保證值 
可處理的節熱氣出口溫度 ℃ 200-300 135-300 
可處理的節熱氣出口 HCl濃度 ppm 1200 1200 
可處理的節熱氣出口 SOx濃度 ppm 200 200 
煙囪出口 HCl濃度 ppm 25 25 
煙囪出口 SOx濃度 ppm 30 30 
最低的 HCl清除效率 % 90 90 
最低的 SOx清除效率 % 70 70 
保證的 Ca(OH)2消耗量(@LHV2,200kcal/kg
及 18.75tph垃圾進給率) 

kg/t
垃圾

- 32 

 

圖 5 與圖 6 為本系統的運轉情形。圖 5 紀錄了 7 小時的連續運轉，期間焚化

爐的操作可能歷經了各種的狀況，如垃圾投入、熱值變動等，由反應曲線可以看出

溫度控制性能有極佳的穩定性表現。在 HCl 操控上，由於 CEMS 的量測不如溫度

量測般的穩定，但是 HCl 的排放表現，仍能遵循著設定值。  

表 3 顯示 1 號爐及 2 號爐的操作統計日報，由此統計資料可看出消石灰的消

耗量(4.379 kg/t 垃圾)遠低於規範要求及製程供應商的保證值(32 kg/t 垃圾)，此優異

性能表現主要來自消石灰的消耗量因清洗用水的增加而降低。在 SO2 排放濃度方

面，如圖 6 的系統監測中也可以看到 SO2的濃度分為 3.8 及  3.3 ppm，此呼應文獻
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揭示的現象：當入口 HCl 是 236ppm時，可以提高 Ca(OH)2與 SO2的清除效率，相

同結果也顯示在表 3 的統計日報表中。  

 

表 3  操作日報(取自 2002.10.03 DCS 統計資料) 

項目 單位 爐 1 爐 2 
日焚燒量 t/d 445.9 444.7 
平均發熱量 kcal/kg 1974 1930 
平均廢氣量 kNm3/h 80.8 88.7 
當日最高小時的平均 HCl排放濃度 ppm 22.5 21.9 
當日最高小時的平均 SO2排放濃度 ppm 3.8 3.3 
消石灰消耗量 t/d 3.9 
平均消石灰消耗量 kg/t垃圾 4.379 

 

 

 
圖 5  溫度與 HCl 濃度控制響應  
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圖 6  FCGS 的 DCS 圖控介面  

六、結  論 

本計畫採用成本較 DCS 為低的 PLC 來建構 FGCS 控制系統，本系統已歷經 4

年的商業運轉，且已逾設備保固期。雖然，營運業者不是當初建廠者；但是，歷經

4 年的運轉，其廢氣排放品質皆能符合相關的環保法規，而且控制程式與控制參數

並未進行任何的修改或調整，此成果足以顯示本製程暨控制系統的可靠性。因此，

本文所載的控制法則也運用於台南縣永康垃圾焚化廠的廢氣處理系統。  

受限於缺乏有用的數學動態模型，控制系統採用漸構式的設計方式，逐步自

簡單、獨立的 PID 控制，演化至多輸出入的 PID 控制。由於對 Ca(OH)2與 HCl/SOX

反應機制的認知有限，因此控制參數的調整乃藉 DCS 的監測設備，利用全廠試運

轉期間進行實務的調整，也因控制系統完全依照製程的實際動態行為進行設計與調

整，方有不錯的性能表現。  
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