
Ａｕｇ. ２０２３ 现代化工 第 ４３ 卷第 ８ 期

Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ ２０２３ 年 ８ 月

煤化工废水脱酸脱氨流程的多目标优化
张佳宇ꎬ贾江鹏ꎬ陈　 赟∗

(华南理工大学化学与化工学院ꎬ广东 广州 ５１０６４０)
摘要:对某气化厂 ８５ ｔ / ｈ 煤化工废水单塔脱酸脱氨流程进行模拟ꎬ在此基础上建立以塔釜再沸器热负荷最小化和产物收率

(氨气＋酸性气)最大化为优化目标的多目标优化模型ꎮ 由于化工流程的特殊性ꎬ对现有的多目标粒子群算法进行改进ꎬ加入边

界检验以提升运算速度ꎮ 运用改进后的算法对模型进行求解ꎬ得到一组 Ｐａｒｅｔｏ 解集ꎮ 以目前工况为基准ꎬ选定 ２ 个 Ｐａｒｅｔｏ 解进

行分析ꎮ 结果表明ꎬ在维持当前塔釜再沸器热负荷基本不变的情况下ꎬ产物收率增加 １０􀆰 ２１％ꎻ在维持当前产物收率基本不变的

情况下ꎬ塔釜再沸器热负荷降低 １６􀆰 ９８％ꎮ
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　 　 煤气化是实现煤炭资源高效转化、减少碳排放

的重要手段[１]ꎮ 在中国ꎬ每年用于煤气化的煤炭消

耗量超过 ２ 亿 ｔ[２]ꎮ 然而在煤气化过程中会产生大

量废水[３－４]ꎬ目前主要有 ３ 种工艺处理该种废水[５]ꎬ
各工艺的主要区别在于萃取剂的类型、脱酸脱氨装

置以及酚氨的回收顺序[６]ꎮ
华南理工大学开发的单塔脱酸脱氨工艺[７]ꎬ已

在多地工业实施ꎮ 但脱酸脱氨塔操作参数众多ꎬ所
以需要对其做系统全面的分析以进行优化ꎮ Ｆｅｎｇ
等[８]对脱酸脱氨塔的侧线采出位置、侧线采出率、
塔顶温度、塔顶压力等因素进行分析ꎬ将该塔的参数

设置为侧线采出位置在第 ３０ 块塔板左右ꎬ侧线采出

量大于 ９％ꎬ塔顶压力 ０􀆰 ６ ＭＰａꎬ塔顶温度 ４０℃ꎮ 周

伟[９]将脱酸脱氨塔塔顶压力对侧线 ＣＯ２ 含量和塔

釜热负荷的影响用于分析ꎬ最终把压力设置为

０􀆰 ５ ＭＰａꎮ 冯大春等[１０]对脱酸脱氨塔的侧线采出位

置、侧线抽出率等因素进行分析ꎬ在第 ２８、３０、３２ 块

板处设计侧线采出口ꎬ并设置大于 ９％的侧线抽

出率ꎮ
上述优化均为单变量ꎬ但化工系统为强非线性ꎬ

单变量分析无法探寻多个变量之间的交互作用[１１]ꎮ
且脱酸脱氨塔的经济效益主要取决于装置能耗、氨
回收率、酸性气回收率等多个目标ꎮ 利用多目标粒

子群算法(ＭＯＰＳＯ)对流程进行多因素多目标优化

可解决上面的问题ꎮ 本研究在 Ａｓｐｅｎ 中模拟脱酸脱

氨流程ꎬ在 Ｍａｔｌａｂ 中建立多目标优化模型ꎬ采用改

进的多目标粒子群算法对该模型进行优化ꎮ 最终得

到了一组优化目标的 Ｐａｒｅｔｏ 解ꎬ并对其展开详细的

分析ꎮ

１　 脱酸脱氨流程模拟

１􀆰 １　 过程描述

脱酸脱氨工艺流程的关键在于脱酸脱氨塔ꎬ因
为废水在该塔中同时脱除酸性气及氨气ꎬ为后续的
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萃取脱酚营造了良好的 ｐＨ 环境ꎮ 下面以某气化厂

８５ ｔ / ｈ 的工艺流程进行说明[１２]ꎮ
废水通过分流器分为 ２ 股进入脱酸脱氨塔ꎬ其

中一股废水经与冷却水换热后作为冷进料进入脱酸

脱氨塔塔顶ꎬ另一股废水经与脱酸脱氨塔釜出水、脱
酸脱氨侧线出料换热后作为热进料进入脱酸脱氨塔

中段ꎮ 冷进料为塔顶降温ꎬ在低温环境下ꎬ氨在水中

溶解度远大于酸性气ꎬ进而将酸性气从塔顶汽提ꎬ从
脱酸脱氨塔塔顶排出ꎮ 氨随冷进料向下流动ꎬ与从

中部进塔的热进料融合后ꎬ同塔底来的蒸汽进行传

质传热ꎮ 同时在脱酸脱氨塔的中下部加入 ＮａＯＨ 水

溶液ꎬ与固定氨中的铵根粒子反应ꎬ将固定氨转化为

氨气ꎮ 最终氨气在塔中部聚集ꎬ从侧线采出ꎬ经过三

级分凝后得到粗氨ꎮ 脱酸脱氨后的废水经换热降温

后ꎬ送去萃取脱酚工段ꎮ 脱酸脱氨的工艺流程如图

１ 所示ꎮ 该流程的物性体系为 ＮＨ３ －ＮａＯＨ－ＣＯ２ －
Ｈ２Ｓ － Ｃ６Ｈ５ＯＨ － Ｈ２Ｏ 六 元 电 解 质 体 系ꎬ 选 用

ＥＬＥＣＮＲＴＬ 热力学方法对其进行模拟ꎬ该热力学方

法在与废水有关的模拟中取得了较好的效果[１３－１５]ꎮ

Ｖ１—废水槽ꎻＳ１—分流器ꎻＥ１、Ｅ６、Ｅ７—冷却器ꎻ
Ｆ１、Ｆ２、Ｆ３—闪蒸罐ꎻＰ１—加压泵ꎻＥ２、Ｅ３、Ｅ４—流股换热器ꎻ

Ｔ１—脱酸脱氨塔ꎻＥ５—塔釜再沸器

图 １　 脱酸脱氨工艺流程

１􀆰 ２　 建模模拟

利用流程模拟软件 Ａｓｐｅｎꎬ按上面所述的流程

进行搭建ꎮ 将煤化工废水通过分流器按 １ ∶４的分流

比分为 ２ 股ꎬ少的流股在换热器 Ｅ１ 中与冷却水进行

换热到 ３５℃ꎬ之后进入脱酸脱氨塔塔顶ꎮ 多的流股

先后经 Ｅ２、Ｅ３、Ｅ４ 与自身流股进行换热到 １４５℃ꎬ后
进入脱酸脱氨塔第 １１ 块塔板ꎮ 脱酸脱氨塔是通过

精馏的方式从废水中分离出 ＮＨ３ 和 ＣＯ２、Ｈ２Ｓꎬ故选

用 Ａｓｐｅｎ 中可对精馏塔进行严格核算的 ＲａｄＦａｒｃ 模

块对其进行模拟ꎮ 该塔侧线采出位置为第 ２２ 块塔

板ꎬ侧线采出率为 ９％ꎬ塔顶压力 ０􀆰 ６１ ＭＰａꎬ塔顶采

出量 ３４０ ｋｇ / ｈꎮ 由于 ＲａｄＦａｒｃ 模块为平衡级模型ꎬ

因此需要设置默夫里效率对其进行矫正[７]ꎬ具体参

数 Ｈ２Ｓ 为 ０􀆰 ０７、ＣＯ２ 为 ０􀆰 ０５、ＮＨ３ 为 ０􀆰 ６１、Ｃ５Ｈ５ＯＨ
为 ０􀆰 ９ꎮ 将模拟结果与工业运行参数进行比对ꎬ具
体见表 １ꎬ发现模拟数据与实际工业数据基本吻合ꎬ
能够反映装置的实际运行状况ꎬ表明了脱酸脱氨系

统模型的正确性ꎬ可用于下一步的优化工作ꎮ
表 １　 脱酸脱氨塔模拟值与实测值

参数 模拟值 实测值

塔顶温度 / ℃ ５３􀆰 ７ ４５~６０

塔底温度 / ℃ １６１􀆰 ７ １６５~１６８

塔顶采出 / ％

　 ＣＯ２ ９７􀆰 ４ ９６􀆰 ３

　 Ｈ２Ｓ ０􀆰 ４ ０􀆰 ３

塔底采出 / (ｍｇ􀅰Ｌ－１)

　 ＮＨ３ １２􀆰 ５４ ３０

　 ＣＯ２ 微量 微量

　 Ｈ２Ｓ 微量 微量

２　 脱酸脱氨流程多目标优化建模

２􀆰 １　 目标函数

在多目标优化时ꎬ应该考虑待优化模型中的一

些自然冲突问题ꎬ以此来选定待优化的目标ꎮ 在本

研究中ꎬ脱酸脱氨过程是一个严重的耗能过程ꎬ流程

的主要经济花费都集中在脱酸脱氨塔的再沸器上ꎮ
另外脱酸脱氨塔的主要经济效益来自于塔顶酸性气

的收率以及侧线采出且经过三级冷凝后氨气的收

率ꎮ 故本文中将以侧线氨气及塔顶酸性气收率最大

化和脱酸脱氨塔塔釜再沸器热负荷最小化作为 ２ 个

优化目标ꎮ
ｍａｘｆ１(ｘ) ＝ ＰＣＯ２

＋ ＰＨ２Ｓ
＋ ＰＮＨ３

(１)
ｍｉｎｆ２(ｘ) ＝ ＱＲｅｂｏｉｌｅｒ (２)

式中ꎬｘ 为优化变量ꎻＰ 为收率ꎻＱ 为热负荷ꎮ
２􀆰 ２　 约束函数

多目标的优化需要保证在符合工业要求的条件

下进行ꎮ 一般对脱酸脱氨塔塔顶采出酸性气进行放

空处理ꎬ但酸性气中含有少量酚类物质ꎬ具有毒性ꎬ
因此其中的酚含量需要进行约束ꎬ设置塔顶酚质量

分数小于 ２×１０－４ꎮ 另外ꎬ当脱酸脱氨塔塔顶酸性气

中存在较多氨时ꎬ其中的氨会在管道中结晶ꎬ对管道

进行冲刷腐蚀或堵塞管道ꎬ为了防止此类问题的发

生ꎬ其中的氨含量需要进行约束ꎬ设置塔顶氨质量分

数小于 ３％ꎮ 塔釜出水的水质在工业上也有一定要

求ꎬ其中酸性气的质量分数需要小于 ５×１０－５ꎬ氨氮
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质量分数需要小于 １ × １０－４ꎮ 因此约束函数设置

如下:
ωＴ－Ｃ５Ｈ５ＯＨ < ２ × １０ －４ (３)

ωＴ－ＮＨ３
< ３％ (４)

ωＢ－ＮＨ３
< １ × １０ －４ (５)

ωＢ－Ｈ２Ｓ
＋ ωＢ－ＣＯ２

< ５ × １０ －５ (６)

式中ꎬω 为质量分数ꎻ前缀 Ｔ 为塔顶ꎬＢ 为塔底ꎮ
２􀆰 ３　 决策变量

该流程中可调节的关键操作变量一共 ８ 个ꎬ如
表 ２ 所示ꎬ分别为冷进料占比、冷进料温度、热进料

温度、塔顶采出量、塔顶压力、全塔压降、侧线采出

量、侧线采出位置ꎮ 变量过多会让运算速度变慢ꎬ为
了加速运算ꎬ对这 ８ 个变量以目前的值为基准作

±１０％的灵敏度分析ꎬ以筛选出对 ２ 个优化目标影响

较大的变量ꎮ 灵敏度分析结果见图 ２ꎮ
表 ２　 决策变量

序号 决策变量 序号 决策变量

１ 冷进料温度 ５ 热进料温度

２ 侧线采出量 ６ 侧线采出位置

３ 冷进料占比 ７ 塔顶采出量

４ 塔顶压力 ８ 全塔压降

(ａ)产物收率

(ｂ)塔釜热负荷

图 ２　 灵敏度分析

由灵敏度分析可以得出冷进料温度、热进料温

度、侧线采出量、侧线采出位置、冷进料占比、塔顶压

力、塔顶采出量 ７ 个变量对于优化目标有较大影响ꎬ
因此选用这 ７ 个操作变量作为本次优化所需的决策

变量ꎮ 根据灵敏度分析结果和实际生产要求ꎬ确定

决策变量范围表 ３ꎮ
表 ３　 脱酸脱氨流程决策变量及约束范围

决策变量 变量类型 范围

冷进料温度 / ℃ Ｆｌｏａｔ ２５~５０

侧线采出量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) Ｆｌｏａｔ ７０００~１１０００

冷进料占比 Ｆｌｏａｔ ０􀆰 １２~０􀆰 ３０

塔顶压力 / ＭＰａ Ｆｌｏａｔ ０􀆰 ４~０􀆰 ７５

热进料温度 / ℃ Ｆｌｏａｔ １２５~１５８

侧线采出位置 Ｉｎｔｅｇｅｒ ２０~４０

塔顶采出量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) Ｆｌｏａｔ ３２０~３６０

３　 脱酸脱氨流程多目标优化

３􀆰 １　 粒子群优化算法

Ｋｅｎｎｅｄｙ 等[１６] 提 出 了 基 本 的 粒 子 群 算 法

(ＰＳＯ)ꎬ但该算法只能应用于单目标优化问题ꎮ 在

基本的粒子群算法中ꎬ每一个粒子代表一个独立的

个体ꎬ将所有粒子统一起来构成群体ꎮ 每一个粒子

在解空间中动态地更新个体的最优解 Ｐｂｅｓｔ 以及全

局所有粒子的最优解 Ｇｂｅｓｔꎬ并以这 ２ 个值为基础来

更新下一代种群的速度及位置ꎮ Ｃｏｅｌｌｏ 等[１７] 将其

拓展于多目标问题ꎬ引入 Ｐａｒｅｔｏ 解集及外部存档ꎬ存
档中划分自适应网格[１８]ꎬ将 Ｐａｒｅｔｏ 解集存储于外部

存档中ꎮ 粒子的相关信息采用矩阵进行保存ꎮ
３􀆰 ２　 粒子群算法的改进

由于化工优化问题的特殊性ꎬ在粒子的多个决

策变量到达边界时ꎬＡｓｐｅｎ 的计算模型经常得不到

收敛ꎮ 因此为了避免当多个粒子达到边界时仍然进

行运算而浪费大量资源ꎬ并使运算速度变慢的情况

出现ꎬ引入一个统计量 ＣＯＵＮＴꎬ用以统计决策变量

到达边界的个数ꎮ 当 ＣＯＵＮＴ 超过设定值时ꎬ自动

跳过此次目标值计算ꎬ以达到提高运算速度的目的ꎮ
边界统计在每一次计算适应度之前进行ꎮ 通过控制

粒子中决策变量达到边界的个数ꎬ得到其与模型收

敛率的关系如表 ４ꎮ
表 ４　 决策变量到达边界个数与模型收敛率关系

决策变量

边界个数

模型收敛率 /
％

决策变量

边界个数

模型收敛率 /
％

１ ８０ ５ ２５

２ ６３ ６ ０

３ ４０ ７ ０

４ ３７ 　 　
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　 　 通过上面表格信息发现ꎬ当决策变量中有 ３ 个

及以上决策变量达到边界值时ꎬＡｓｐｅｎ 模型收敛率

小于 ４０％ꎬ导致产生了大量未收敛的无效计算ꎮ 因

此当统计变量 ＣＯＵＮＴ 值≥３ 时ꎬ跳过此次计算ꎮ 将

进行了改进的算法与未进行改进的算法同时迭代运

算 ３０ 次ꎬ得到的前沿图如图 ３ꎬ可见其结果相差不

大ꎬ但 是 改 进 的 算 法 在 运 算 速 度 上 由 原 来 的

３３５􀆰 ５ ｍｉｎ 提高到了 ２７６􀆰 ２９ ｍｉｎꎬ速度提升 １７􀆰 ６４％ꎮ

(ａ)未改进

(ｂ)改进后

图 ３　 改进前与改进后 Ｐａｒｅｔｏ 前沿图

３􀆰 ３　 粒子群算法的步骤

在对基本的多目标粒子群算法进行改进后ꎬ通
过 Ａｓｐｅｎ 的 ＣＯＭ 接口将 Ｍａｔｌａｂ 编写的算法与

Ａｓｐｅｎ 建立的模型连接起来[１９]ꎬ从而实现 ２ 个软件

的数据通信ꎬ并进行多目标优化ꎮ 改进后 ＭＯＰＳＯ
算法的具体步骤可描述如下ꎮ

步骤 １:设置粒子群算法的通用参数ꎬ具体如

表 ５ꎮ
表 ５　 ＭＯＰＳＯ 算法的通用参数

参数名 参数值 参数名 参数值

种群大小 １００ 加速因子 ｃ２ ２

惯性权重 ０􀆰 ４ 网格个数 ２０

加速因子 ｃ１ ２ 存档个数 ５０

步骤 ２:根据优化对象设置优化目标ꎬ约束条件

及决策变量范围ꎮ 按上节所得结果进行设置ꎮ
步骤 ３:对于粒子群中的每一个粒子ꎬ初始化其

位置及速度ꎮ 之后将决策变量输入 Ａｓｐｅｎ 模型ꎬ运
行得到目标值ꎮ 将所有目标值两两对比ꎬ更新非支

配解集ꎬ并将非支配解集存入外部存档中ꎮ

步骤 ４:选择全局最优粒子 Ｇｂｅｓｔ 和个体最好位

置 Ｐｂｅｓｔꎬ并根据 Ｇｂｅｓｔ 和 Ｐｂｅｓｔ 更新所有粒子的位

置及速度ꎬ更新公式如式(３)ꎮ
步骤 ５:对粒子进行边界检验ꎬ统计处于边界的

变量数ꎬ对 ＣＯＵＮＴ>＝ ３ 的粒子进行处理ꎮ
步骤 ６:计算更新后粒子的目标值ꎬ并调整粒子

的个体最好位置 Ｐｂｅｓｔꎮ 更新非支配解集及外部

存档ꎮ
步骤 ７:判断是否达到最终迭代代数ꎬ若满足则

输出非支配解集ꎬ并输出 Ｐａｒｅｔｏ 前沿图ꎻ若不符ꎬ则
返回第 ４ 步ꎮ

改进的多目标粒子群算法流程见图 ４ꎮ

图 ４　 改进的多目标粒子群算法流程

４　 优化结果与分析

图 ５ 展示了不同迭代代数对应的 Ｐａｒｅｔｏ 前沿

图ꎮ 在评价 Ｐａｒｅｔｏ 前沿图时ꎬ前沿点越均匀连续就

认为该解集越接近于理想的 Ｐａｒｅｔｏ 前沿[２０]ꎮ 可以

看出在迭代代数达到 １００ 时ꎬＰａｒｅｔｏ 前沿就基本稳

定ꎬ且前沿点分布十分均匀且连续ꎬ因此选取迭代代

数为 １００ 时的 Ｐａｒｅｔｏ 前沿曲线作为非劣解集ꎮ
观察最终得到的 Ｐａｒｅｔｏ 前沿图 ６ꎬ可以发现再

沸器热负荷的范围主要集中在 ６􀆰 ５~１０ ＭＷꎬ而产物

收率(氨气＋酸性气)的范围主要集中在 ５３％~６６％ꎮ
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(ａ)ＧＥＮ＝ １

(ｂ)ＧＥＮ＝ ５０

(ｃ)ＧＥＮ＝ ８０

(ｄ)ＧＥＮ＝ １００

图 ５　 不同代数的 Ｐａｒｅｔｏ 最优前沿解

位于左下的点 Ｅ 热负荷为 ６􀆰 ５７ ＭＷꎬ产物收率(氨
气＋酸性气)为 ５３􀆰 ８１％ꎬ热负荷及产物收率(氨气＋
酸性气)均为最小ꎮ 而位于右上的点 Ｄ 热负荷为

９􀆰 ９１ ＭＷꎬ产物收率(氨气＋酸性气)为 ６４􀆰 ８０％ꎬ热
负荷及产物收率(氨气＋酸性气)均为最大ꎮ 可以发

现在产物收率(氨气＋酸性气)升高时ꎬ塔釜再沸器

热负荷随之升高ꎮ 这说明了产物收率(氨气＋酸性

气)提升的效果是以增加塔釜再沸器热负荷为代价

的ꎮ 所得 Ｐａｒｅｔｏ 前沿曲线上的每一个前沿点都是一

个最优点ꎬ代表着当塔釜再沸器热负荷为某值时ꎬ产
物收率(氨气＋酸性气)为最大值ꎬ或者是当产物收

率(氨气＋酸性气)为某值时ꎬ塔釜再沸器热负荷为

最小值ꎮ 由于 Ｐａｒｅｔｏ 前沿图上所有点都为最优点ꎬ
无法互相比较优劣ꎮ

图 ６　 当前工况点与 ２ 个优化点对比图

在这里选择与当前工况点 Ａ 有关的 ２ 个点进

行 分 析 论 述ꎮ 当 前 的 塔 釜 再 沸 器 热 负 荷 为

８􀆰 ５６ ＭＷꎬ产物收率(氨气＋酸性气)为 ５８􀆰 １６％时ꎬ
在最终的 Ｐａｒｅｔｏ 前沿图上找到与其热负荷相近的点

Ｃꎬ热负荷为 ８􀆰 ５７ ＭＷꎬ产物收率(氨气＋酸性气)为
６４􀆰 １０％ꎬ与原来相比产物收率(氨气＋酸性气)增加

了 ５􀆰 ９４％ꎬ增幅为 １０􀆰 ２１％ꎮ 另外找到与产物收率

(氨气＋酸性气)相近的点 Ｂꎬ产物收率(氨气＋酸性

气)为 ５７􀆰 ９２％ꎬ热负荷为 ７􀆰 ０９ ＭＷꎬ与原来相比塔

釜热负荷下降了 １􀆰 ４５ ＭＷꎬ降幅为 １６􀆰 ９８％ꎮ ３ 点的

操作参数与优化目标值汇总于表 ６ 中ꎮ
表 ６　 实际工况点与 Ｐａｒｅｔｏ 前沿优化点的参数与目标值

参数 Ａ Ｂ Ｃ

冷进料温度 / ℃ ３５􀆰 ００ ４７􀆰 ２７↑ ３６􀆰 ９９↑

侧线采出量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ８０００􀆰 ００ ７４０１􀆰 ９６↓ ７０５１􀆰 ６８↓

冷进料比 ０􀆰 ２０ ０􀆰 １２４↓ ０􀆰 ３０１

塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 ６１ ０􀆰 ４０↓ ０􀆰 ６０↓

热进料温度 / ℃ １４５􀆰 ００ １３６􀆰 ２５↓ １５２􀆰 ２９↑

侧线采出位置 ２２ ３５↑ ３０↑

塔顶采出量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ３４０ ３３０􀆰 ８１↓ ３６０↑

塔釜再沸器热负荷 / ＭＷ ８􀆰 ５６ ７􀆰 ０９ ８􀆰 ５７

产物收率(氨气＋酸性气) / ％ ５８􀆰 １６ ５７􀆰 ９２ ６４􀆰 １０

可以发现ꎬ当产物收率(氨气＋酸性气)不变ꎬ只
对塔釜再沸器热负荷进行优化时ꎬ得到的优化效果

更佳ꎮ 这是因为在最终的 Ｐａｒｅｔｏ 前沿图中可以看

出ꎬ塔釜再沸器热负荷变化区间较大ꎬ产物收率(氨
气＋酸性气)变化区间较小ꎮ 而在实际的生产过程

中ꎬ操作人员需要根据不同的生产要求在多个目标

之间进行权衡ꎬ最终选择一个最优点ꎮ

５　 结论

(１)针对脱酸脱氨流程参数众多ꎬ需要全面分

析优化的问题ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对流程进行建模ꎬ并
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与现有流程对比验证了模型准确性ꎮ
(２)建立了以塔釜再沸器热负荷最小化与产物

收率(氨气＋酸性气)最大化为优化目标ꎬ塔顶氨气

质量分数、塔顶酚类质量分数、塔顶酸性气质量分

数、塔顶氨气质量分数为约束条件ꎬ冷进料温度、热
进料温度、侧线采出量、侧线采出位置、冷热进料比、
塔顶压力为决策变量的多目标优化模型ꎮ

(３)因化工流程的特殊性ꎬ加入边界检验以对

原本的多目标粒子群算法进行改进ꎬ改进的算法与

原先算法相比性能提升 １７􀆰 ６４％ꎮ
(４)将 Ａｓｐｅｎ 模型与 Ｍａｔｌａｂ 中算法建立连接ꎬ

算法运行到 １００ 代时得到一组 Ｐａｒｅｔｏ 解集ꎬ该解集

为实际生产提供了多种优化方案ꎮ 所提供的优化方

法也可应用于其他化工流程的优化ꎮ
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赢创扩大在中国的橡胶轮胎用硅烷产能

　 　 位于山东省日照岚山化工园的赢创岚星(日照)化
学工业有限公司已完成扩建ꎬ并顺利投产ꎮ 该工厂是赢

创工业集团、德国投资与开发有限公司(ＤＥＧ)以及日照

岚星化工工业有限公司的合资企业ꎮ 本次扩产将大幅

拓展区域内产品组合的产能ꎬ从而确保液体和固体橡胶

硅烷产品的稳定供应ꎮ 此前ꎬ这部分产品主要在欧洲生

产ꎬ现在也将在该新工厂生产ꎮ 此举强化了赢创的轮胎

硅烷生产网络ꎬ体现了其支持全球轮胎和橡胶行业长期

发展的坚定承诺ꎮ
除了目前提供的硫功能硅烷 Ｓｉ ６９ 和固态硅烷混合

物 Ｘ ５０－Ｓ 产品外ꎬ新工厂的产品线将新增 Ｓｉ ７５、Ｓｉ ２６６
以及相应的混合物 Ｘ ７５－Ｓ 和 Ｘ ２６６－Ｓ 等产品ꎮ 相关产

品可优化轮胎和橡胶的性能ꎬ包括低滚动阻力、高耐磨

性以及高机械性能(如拉伸强度和低压缩永久变形等)ꎬ
提升终端产品的可持续效益ꎮ

新工厂聚焦可持续发展和生产效率ꎬ采用了先进技

术ꎮ 通过升级生产设施和工艺ꎬ生产过程中产生的废弃

物和副反应降低ꎬ产品纯度提高ꎮ 此外ꎬ工厂还降低了

碳排放ꎬ提升了自动化水平ꎬ并优化了包括废水预处理

装置在内的辅助设施ꎮ (杨惠莹)
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