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反应精馏塔制备硅烷多目标优化研究
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摘要:以年总操作费用(ＴＡＣ)、ＣＯ２ 排放量(ＧＥＣ)和精馏塔热力学效率(η)为目标ꎬ提出了基于粒子群算法(ＰＳＯ)的优化
方法ꎬ并将该方法应用于三氯氢硅(ＳｉＨＣｌ３ꎬＴＣＳ)歧化制取硅烷(ＳｉＨ４ꎬＭＳ)反应精馏塔的优化设计ꎮ 在 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ Ｖ７ 中建立流
程进行模拟ꎬ使用平衡级模型ꎬ对 ＲＤ－２ＩＣ(带有 ２ 个中间冷凝器的反应精馏塔)和高压分离塔的双塔构型建立稳态模型ꎬ考察
了塔压、塔板数、回流比、进料位置、反应段持液量和中间冷凝器气相分率等影响因素ꎬ初步确定了各参数的最优值ꎬ为进一步深
度优化提供了初值和可行域ꎮ 结果表明ꎬ与单因素灵敏度分析结果相比ꎬＰＳＯ 算法优化后的 ＴＡＣ 节省了 ５４􀆰 ５０％、ＧＥＣ 减少了
３８􀆰 １３％、η 提高了 ２２􀆰 ５５％ꎮ
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　 　 在当前能源问题日益紧张的形势下ꎬ研究精馏

过程的节能减排十分重要[１]ꎮ 根据安芯投资在

２０２３ 年的一篇报导ꎬ国内硅烷电子特气行业需求预

计将从 ２０２２ 年的 ７ ３０５ ｔ 增长到 ２０２６ 年的 ３􀆰 ３ 万 ｔꎮ
硅烷需求量的日益增加ꎬ对其纯度的要求也越来越

高[２]ꎮ 目前生成多晶硅的主流工艺有改良西门子

法和硅烷流化床法ꎮ 相比于传统的西门子工艺ꎬ硅
烷法具有投资小、能耗低、无污染和单程转化率

高[３]等优点ꎮ 硅烷的制备方法主要有歧化化、硅镁

化法和新硅烷法[４－６]ꎮ 三氯氢硅歧化制备硅烷需要

经过以下三步歧化反应[７－８]:
２ＳｉＨＣｌ３ 􀜩􀜨􀜑 ＳｉＨ２Ｃｌ２ ＋ ＳｉＣｌ４ (１)
２ＳｉＨ２Ｃｌ２ 􀜩􀜨􀜑 ＳｉＨ３Ｃｌ ＋ ＳｉＨＣｌ３ (２)
２ＳｉＨ３Ｃｌ 􀜩􀜨􀜑 ＳｉＨ２Ｃｌ２ ＋ ＳｉＨ４ (３)

　 　 总反应为:
４ＳｉＨＣｌ３ 􀜩􀜨􀜑 ＳｉＨ４ ＋ ３ＳｉＣｌ４ (４)

　 　 Ｍüｌｌｅｒ 等[９]计算出在 ８０℃下ꎬ三步歧化反应平

衡时的摩尔转化率分别为 ９􀆰 ８％、２８％和 ３６％ꎮ 由此

可知总反应(４)的热力学转化率不到 ０􀆰 ２％ꎬ使用一

个反应器几乎不可能实现从 ＴＣＳ 到 ＭＳ 的转变ꎬ传

􀅰３０２􀅰
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统歧化反应流程由 ２ 个反应器和 ４ 个精馏塔组

成[１０]ꎮ Ｂａｋａｙ[１１]在 １９７６ 年首次提出了用反应精馏

的方式制备硅烷ꎬ原料 ＴＣＳ 在单座反应精馏塔中经

过三步连续歧化反应得到产物 ＭＳꎬ单个反应精馏塔

可代替传统歧化反应流程ꎬ设备投资成本可节省

４５％ꎬ操作能耗减少 ６０％ꎮ 为了减少在塔顶冷凝器

上使用昂贵的超低温制冷剂ꎬＨｕａｎｇ 等[１２] 在 ２０１３
年提议使用中间冷凝器ꎬ塔顶冷凝器负荷最高可降

低 ９７％ꎮ
Ａｌｃ􀅡ｎｔａｒａ－Ａｖｉｌａ 等[１３] 在 ２０１５ 年正式提出了针

对于双中间冷凝器反应精馏塔(ＲＤ－２ＩＣ)流程全局

优化的优化程序ꎮ Ｌｅｅ 等[１４] 在 ２０２２ 年分别使用模

拟退火算法(ＳＡＡ)和混合线性规划(ＭＩＬＰ)分别对

常规反应精馏塔(ＲＤ)、单中间冷凝器反应精馏塔

(ＲＤ－ＩＣ)和 ＲＤ－２ＩＣ 进行优化ꎬ使得年总成本 ＴＡＣ
最小ꎮ

但是在实际生产过程中ꎬ往往单一的反应精馏

塔塔顶无法得到纯度很高的 ＭＳꎬ需要耦合 １ 到多个

分离塔ꎮ 本文中采用粒子群算法(ＰＳＯ)作为优化方

法ꎬ以 ＴＡＣ、ＧＥＣ 和 η 为目标函数ꎬ塔压、塔板数、回
流比、进料位置、反应段持液量和中间冷凝器气相分

率为决策变量ꎬ对带有双中间冷凝器的双塔流程进

行全局优化ꎮ 所有 ＲＤ 塔的设计都使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中
的 ＲＡＤＦＲＡＣ 模块进行稳态模型建立ꎬ并在 ＭＡＴＬＡＢ
中使用内置的粒子群算法进行优化ꎬ这对今后应用

于硅烷制备的工业生产有着重要的意义ꎮ

１　 反应动力学和热力学模型

１􀆰 １　 反应动力学

本文中使用由美国 ＵＣＣ 公司发明的 Ａｍｂｅｒｌｙｓｔ－
２１ 树脂催化剂[１５]作为歧化反应的催化剂ꎮ 在正常

操作的 ＲＤ 塔内ꎬ树脂表面大部分被液相润湿ꎬ仅考

虑液相反应ꎮ 实验数据和机理分析均表明歧化的正

逆反应都是二级反应ꎬ各反应的反应速率表示为:
ｒ１ ＝ ｋ１(ｘ２

１ － ｘ０ｘ２ / Ｋ１) (５)
ｒ２ ＝ ｋ２(ｘ２

２ － ｘ１ｘ３ / Ｋ２) (６)
ｒ３ ＝ ｋ３(ｘ２

３ － ｘ２ｘ４ / Ｋ３) (７)

其中ꎬｘ０、 ｘ１、 ｘ２、 ｘ３ 和 ｘ４ 分别为四氯化硅 ( ＳｉＣｌ４ꎬ
ＳＴＣ)、ＴＣＳ、二氯二氢硅( ＳｉＨ２Ｃｌ２ꎬＤＣＳ)、一氯三氢

硅(ＳｉＨ３ＣｌꎬＭＣＳ)和 ＭＳ 的液相摩尔分数ꎻｒ 为反应

速率ꎻｋ 和 Ｋ 分别为反应速率常数和化学平衡常数ꎬ
可以表示为:

ｋ ＝ ｋ０ｅ
－Ｅ / (ＲＴ) (８)

Ｋ ＝ Ｋ０ｅ
－ΔＨ / (ＲＴ) (９)

其中ꎬｋ０ 和 Ｋ０ 为指前因子ꎻＥ 为正反应的活化能ꎻ
ΔＨ 为反应热ꎮ 三氯氢硅歧化反应的动力学参数如

表 １[１２]所示ꎮ 从表中可知ꎬ按速率常数排序的反应

顺序为 ｒ１<ｒ２<ｒ３ꎮ
表 １　 三氯氢硅歧化反应动力学参数(液相)

反应 ｋ０ / ｓ－１ 活化能 / ( Ｊ􀅰ｍｏｌ－１) Ｋ０ 反应热 / ( Ｊ􀅰ｍｏｌ－１)

ｒ１ ７３􀆰 ５ ３００４５ ０􀆰 １８５６ ６４０２

ｒ２ ９４９４６６􀆰 ４ ５１０８３ ０􀆰 ７６６９ ２２２６

ｒ３ １１７６􀆰 ９ ２６３２０ ０􀆰 ６８９０ －２５４８

１􀆰 ２　 热力学模型

ＳＴＣ、ＴＣＳ、ＤＣＳ、ＭＣＳ、ＭＳ 的常压沸点分别为

５６􀆰 ８５、３１􀆰 ８５、８􀆰 ３０、－ ３０􀆰 ００、－ １１２􀆰 １５℃ꎬ各组分之

间相对挥发度不同ꎬ该体系主要物质及其性质见表

２ꎮ 最轻组分硅烷可以作为塔顶产物获得ꎬ而最重组

分 ＳＴＣ 可以作为塔底产物获得ꎮ 由于 ＴＣＳ、ＤＣＳ、
ＭＣＳ 等反应物的沸点中等ꎬ可以在反应区中保留ꎮ

表 ２　 主要物质和性质

化合物 分子式 符号 ＣＡＳ 号 沸点 / ℃

硅烷　 　 　 ＳｉＨ４ ＭＳ ７８０３－６２－５ －１１２􀆰 １５

一氯三氢硅 ＳｉＨ３Ｃｌ ＭＣＳ １３４６５－７８－６ －３０􀆰 ００

二氯二氢硅 ＳｉＨ２Ｃｌ２ ＤＣＳ ４１０９－９６－０ ８􀆰 ３０

三氯氢硅　 ＳｉＨＣｌ３ ＴＣＳ １００２５－７８－２ ３１􀆰 ８５

四氯化硅　 ＳｉＣｌ４ ＳＴＣ １００２６－０４－７ ５６􀆰 ８５

由于 ＲＤ 过程是一个多级反应分离的过程ꎬ因
此在 ＲＤ 模拟中ꎬ合适的气液平衡模型与动力学模

型同样重要ꎮ 由于混合物是弱极性的ꎬ本文中选用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 内置的 Ｐｅｎｇ－Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 物性方法进行热

力学计算ꎮ 氯硅烷的二元相互作用系数在 Ａｓｐｅｎ 数

据库中为空白ꎬ用 ＮＩＳＴ 热力学数据库导出的实验气

液相平衡数据进行回归ꎬ结果如表 ３[１６－１８]所示ꎬ其中

Ｋ ｉｊ代表二元相互作用系数ꎮ Ｋ ｉｊ值很小ꎬ计算结果表

明该体系不存在共沸现象ꎮ
表 ３　 二元交互作用参数

ｉ ｊ Ｋｉｊ

ＳｉＣｌ４ [１６] ＳｉＨＣｌ３ ０􀆰 ０１６０３０

ＳｉＣｌ４ [１７] ＳｉＨ２Ｃｌ２ ０􀆰 ０２１０８０

ＳｉＨＣｌ３ [１８] ＳｉＨ２Ｃｌ２ ０􀆰 ０５１８３０

ＳｉＨ２Ｃｌ２ [１７] ＳｉＨ３Ｃｌ －０􀆰 ００５３８０

ＳｉＨ３Ｃｌ[１７] ＳｉＨ４ ０􀆰 ０００９５３
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２　 建立反应精馏塔模型和自由度分析

２􀆰 １　 反应精馏塔模型

本文中研究了一个典型的反应精馏塔 Ｔ１ 加高

压分离塔 Ｔ２ 的双塔流程ꎬ如图 １ 所示ꎬ反应精馏塔

由 ３ 个部分组成:精馏段、催化反应段和提馏段ꎬ分
别位于塔的上部、中部和下部ꎮ 歧化反应在反应精

馏塔 Ｔ１ 的反应段进行ꎬ塔顶采出 ＭＳ、ＤＣＳ 和 ＭＣＳ
的混合物ꎬ高压分离塔 Ｔ２ 的作用主要是为了提纯反

应精馏塔 Ｔ１ 塔顶采出的硅烷ꎮ

图 １　 双塔构型流程

反应段 ２ 主要发生 ＴＣＳ 的歧化ꎬ反应生成的

ＤＣＳ、未反应的 ＴＣＳ、少量的 ＳＴＣ 和极少量的 ＭＳ 上

升ꎬ在中间冷凝器 ２ 处被部分冷凝回流ꎮ 反应段 １
主要发生 ＤＣＳ 的歧化ꎬ歧化反应生成的 ＭＳ、未反应

的 ＤＣＳꎬ还有少量的 ＴＣＳ 和极少量的 ＳＴＣꎬ在中间冷

凝器 ２ 被分凝ꎬＤＣＳ、ＴＣＳ 在冷凝液里ꎬ返回到第 ２
段继续反应ꎮ 而未冷凝的气相主要是 ＭＳꎬ还有未反

应的 ＤＣＳꎬ则进入精馏段分离ꎮ
２􀆰 ２　 反应精馏塔自由度分析

ＴＣＳ 进料流速为 １０ ｋｍｏｌ / ｈꎬ进料温度为 ５０℃ꎬ
进料压力为 ５５７􀆰 ２８７ ５ ｋＰａꎬ双塔操作压力的设计参

数参考天津大学王乃治[１９] 的工作ꎮ 反应精馏塔 Ｔ１
塔顶压力为 ３３０ ｋＰａꎬ全塔压降为 ２０ ｋＰａꎬ高压分离

塔 Ｔ２ 塔塔顶压力取 ２􀆰 ４ ＭＰａꎬ全塔压降为 １０ ｋＰａꎮ
选用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中的 ＲＡＤＦＲＡＣ 模型建立反应精馏

塔模型ꎬ物性方法选用 Ｐｅｎｇ －Ｒｏｂｉｎｓｏｎ 物性方法ꎮ
经过自由度分析ꎬ反应精馏塔一共有 １０ 个设计型变

量ꎬ分别是理论塔板数 Ｎｉ、进料位置 ＮＦ、反应段顶部

级数 ＮＲ１、反应段底部级数 ＮＲ２、反应段 １ 持液量 Ｈ１、
反应段 ２ 持液量 Ｈ２、塔顶回流比 ＲＲ、第一个中间冷

凝器气相分率 ＶＦ１、第二个中间冷凝器气相分率 ＶＦ２

和塔顶采出量 Ｄꎮ 通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中的灵敏度分析

模块ꎬ初步确定了 Ｔ１ 的理论板数为 ５２ 块、回流比为

８、进料位置为 ２７、反应段 １ 持液量为 ０􀆰 １５ ｍ３、反应

段 ２ 持液量为 ０􀆰 ３ ｍ３、循环物流位置取 １７ 块、中间冷

凝器 １ 气相分率取 ０􀆰 ５、中间冷凝器 ２ 气相分率取

０􀆰 ４ꎬ塔顶采出取 １０ ｋｍｏｌ / ｈꎬ初步优化后的双塔流程

如图 ２ 所示ꎬ此时反应精馏塔记为 ＲＤ－２ＩＣ－Ⅰꎮ

图 ２　 灵敏度分析初步优化后的双塔流程

３　 粒子群算法优化模型

粒子群算法(ＰＳＯ)是进化计算的一个分支ꎬ是
模拟自然界鸟群捕食的过程ꎮ 通过群体中的协作寻

找到问题的全局最优解ꎬ具有调整参数少、易于实

现、计算时间短等优点ꎬ是解决工程优化问题的一种

很有前途的方法ꎮ ＲＤ－２ＩＣ 反应精馏塔的优化具有

高度的耦合性和很强的非线性ꎬ这些问题使得反应

精馏过程的经济优化难以获得全局最优解ꎮ 本文中

将 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ、Ｍａｔｌａｂ 和 ＰＳＯ 相结合来解决 ＲＤ－２ＩＣ
反应精馏塔的优化问题ꎮ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 与 ＭＡＴＬＡＢ 中

ＰＳＯ 算法的连接是通过 Ａｃｔｉｖｅ Ｘ 技术[２０]实现的ꎮ
３􀆰 １　 优化策略

以 ＴＡＣ、ＧＥＣ 和 η 为目标函数进行设计 [式

(９)]ꎬ反应精馏塔 ＴＡＣ 的计算采用 Ｍｅｄｉｎａ－Ｈｅｒｒｅｒａ
等[２１]的计算程序[式(１０)]ꎬＧＥＣ 的计算采用 Ｇａｄａｌｌａ
等[２２]的计算程序 [式 ( １１)]ꎬη 计算采用 Ｄｅｍｉｒｅｌ
等[２３] 和 Ｎｇｕｙｅｎ 等[２４] 的计算程序 [式 ( １２)]ꎮ 将

２􀆰 ２ 节中提及的 １０ 个设计变量作为决策变量ꎬ并把

灵敏度分析的结果作为其可行域ꎬ其中可行域下限

为(ＮｉꎬＮＦ / ＮｉꎬＮＲ１ / ＮｉꎬＮＲ２ / ＮｉꎬＨ１ꎬＨ２ꎬＲＲꎬＶＦ１ꎬＶＦ２ꎬ
Ｄ)ｍｉｎ ＝ (４０ꎬ０􀆰 ３６ꎬ０􀆰 ２５ꎬ０􀆰 ６２ꎬ０􀆰 ０２ꎬ０􀆰 １ꎬ０􀆰 １ꎬ０ꎬ０ꎬ
２􀆰 ５)ꎻ可行域上限为(ＮｉꎬＮＦ / ＮｉꎬＮＲ１ / ＮｉꎬＮＲ２ / ＮｉꎬＨ１ꎬ
Ｈ２ꎬＲＲꎬＶＦ１ꎬＶＦ２ꎬＤ)ｍｉｎ ＝ (９０ꎬ０􀆰 ６ꎬ０􀆰 ３４ꎬ０􀆰 ７５ꎬ０􀆰 ３ꎬ
０􀆰 ５ꎬ２０ꎬ１ꎬ１ꎬ１０)ꎮ 约束为高压分离塔 Ｔ２ 塔顶 ＭＳ
摩尔分数≥９９􀆰 ９％ꎬ塔底 ＳＴＣ 摩尔分数≥９９􀆰 ９％ꎮ

Ｍｉｎ(ＴＡＣꎬＧＥＣꎬη) ＝
ｆ(ＮｉꎬＮＦꎬＮＲ１ꎬＮＲ２ꎬＨ１ꎬＨ２ꎬＲＲꎬＶＦ１ꎬＶＦ２ꎬＤ) (１０)

Ｓｕｂｊｅｃｔ ｔｏ 􀭰ｙｋ ≥ 􀭰ｘｋ
ＴＡＣ ＝ ＴＩＣ ＋ ＴＥＣ ＋ ＴＣＣ (１１)

ＴＩＣ ＝ (Ｃｏｓｔｓｈｅｌｌ ＋ Ｃｏｓｔｃｏｎｄｅｎｓｅｒ ＋ Ｃｏｓｔｒｅｂｏｉｌｅｒ) / (ｐａｙｂａｃｋ ｐｅｒｉｏｄ)
ＴＥＣ ＝ Ｐｕｔｉｌｉｔｙ × Ｑｃｏｎｄｅｎｓｅｒ ＋ Ｐｖａｐｏｒ × Ｑｒｅｂｏｌｉｅｒ
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ＴＣＣ ＝ Ｐｃａｔａｌｙｓｔ × ｍｃａｔａｌｙｓｔ

其中ꎬＴＡＣ 为年总操作费用ꎬ其中包括年总设备投

资成本(ＴＩＣ)、年总操作成本(ＴＥＣ)和年总催化剂

成本(ＴＣＣ)ꎮ ＴＩＣ 主要包括精馏塔、冷凝器和再沸

器的设备投资成本ꎻＴＥＣ 主要包括再沸器加热蒸汽

费用和冷凝器的冷却费用ꎻＴＣＣ 和反应段持液量呈

正相关ꎬＡｍｂｅｒｌｙｓｔ－２１Ａ 催化剂的价格 Ｐｃａｔａｌｙｓｔ固定为

３３０ 美元 / ｋｇꎮ 假设催化剂寿命为 ３ 个月ꎬ催化剂持

液量占反应段区域的 ５０％ꎮ
ＧＥＣ ＝ (Ｑｆｕｅｌ / ＮＨＶ) × (Ｃ / １００) × α (１２)

其中ꎬＱｆｕｅｌ为总燃料消耗量ꎬＮＨＶ 为净热值ꎬＣ 为碳

含量ꎬα 为 ３􀆰 ６７ꎬ定义为 ＣＯ２ 和 Ｃ 的摩尔或质量比ꎮ
对于天然气ꎬＮＨＶ 为 ４８ ９００ ｋＪ / ｋｇꎬＣ 为 ０􀆰 ４１ ｋｇ / ｋｇꎮ

ＥＸｍｉｎ ＝ ∑ｎｂｏｕｔ － ∑ｎｂｉｎ 　 ｂ ＝ ｈ － Ｔ０Ｓ (１３)

η ＝ ＥＸｍｉｎ / (ＥＸｍｉｎ ＋ ＥＸｌｏｓｓ)　 ＥＸｍｉｎ > ０
η ＝ ＥＸｍｉｎ / (ＥＸｍｉｎ ＋ ＥＸｌｏｓｓ)　 ＥＸｍｉｎ < ０

式中ꎬｈ 为摩尔焓ꎻＳ 为摩尔熵ꎬＴ０ 为参考温度(一般

为环境温度 ２９８􀆰 １５ Ｋ)ꎮ
３􀆰 ２　 算法设计

如图 ３ 所示ꎬＰＳＯ 通过约束条件和目标函数对

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟结果进行评价ꎬ并更新粒子的

速度和位置ꎬ直到满足约束条件时将输出 Ｐａｒｅｔｏ 解ꎬ
否则ꎬ将继续更新粒子的位置和速度ꎬ作为下一次迭

代计算的初值ꎮ 在保证收敛的前提下ꎬ进行粒子群

算法参数整定ꎮ 在该过程中ꎬ以最小的迭代次数、
寻找全局最优和 Ｐａｒｅｔｏ 解集的多样性为目标ꎬ整
定后粒子数量为 ５０ꎬ迭代次数为 １５０ꎬ惯性系数 ｗ
为 ０􀆰 ６ꎬ个人学习系数 Ｃ１ 和社会学习系数 Ｃ２ 都是

１􀆰 ５ꎮ

图 ３　 粒子群算法优化流程

３􀆰 ３　 优化结果

本模拟选择种群大小为 ５０ꎬ完成 １５０ 次迭代ꎬ

在满足 ２ 个约束的前提下ꎬ运用粒子群算法优化 １０
个变量ꎬ从而进行全局寻优ꎬ计算所得 Ｐａｒｅｔｏ 解集更

能反映过程的本质规律ꎬ这些 Ｐａｒｅｔｏ 解允许化学工

程师根据不同的情况在 ３ 个目标之间进行权衡ꎬ从
而选择适宜的 Ｐａｒｅｔｏ 最优解ꎮ

３ 个目标函数之间的 Ｐａｒｅｔｏ 解ꎬ最大化 η、最小

化 ＴＡＣ 和 ＧＥＣ 的帕累托最优前沿如图 ４ 所示ꎮ 这

里ꎬＧＥＣ 沿着 ｘ 轴绘制ꎬＴＡＣ 沿着 ｙ 轴绘制ꎬη 沿着 ｚ
轴绘制ꎮ 所选的最佳点对应于 ＣＯ２ 排放量 ＧＥＣ 为

７７ ｋｇ / ｈꎬ年总成本 ＴＡＣ 为 ５７２ ６９１ 美元 / ａꎬ热力学

效率 η 为 ３５％ꎮ 在硅烷生产工艺过程中ꎬ塔顶硅烷

纯度对总成本影响较大ꎮ

图 ４　 ＴＡＣ、ＧＥＣ 和 η ３ 个目标的帕累托最优前沿

图 ５ 为 ２ 目标之间的优化结果ꎬ图 ５(ａ)、(ｂ)和
(ｃ)分别显示了 ＴＡＣ 与 ＧＥＣ、ＴＡＣ 与塔顶 ＭＳ 摩尔

分数和 ＴＡＣ 与 η 的关系ꎮ 图 ５( ａ)中 ＴＡＣ 与 ＧＥＣ
的关系表明它们在一定范围内存在部分冲突ꎮ 一般

来说ꎬ当操作成本是 ＴＡＣ 的主要部分时ꎬＴＡＣ 随着

ＣＯ２ 排放量的增加而增加ꎬ这是因为 ＧＥＣ 只与再沸

器负荷有关ꎮ

(ａ)ＧＥＣ 和 ＴＡＣ 的关系

(ｂ)ＴＡＣ 和 ＸＭＳ的关系
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(ｃ)η 和 ＴＡＣ 的关系

图 ５　 二维图中目标函数的帕累托最优前沿

在较大的区间范围内ꎬ随着塔顶 ＭＳ 摩尔分数

的增加ꎬＴＡＣ 呈下降趋势[图 ５( ｂ)]ꎬ但是当塔顶

ＭＳ 摩尔分数超过 ６０％时ꎬＴＡＣ 反而会上升ꎮ 这是

由于塔顶采出 ＭＳ 摩尔分数太高ꎬ反应精馏塔操作

成本过高ꎻ塔顶 ＭＳ 纯度太低ꎬ塔顶采出量较大ꎬ分
离成本较高ꎮ 随着 η 的增加ꎬＴＡＣ 呈下降趋势[图 ５
(ｃ)]ꎬ这表明了 ＴＡＣ 的减小有利于 η 的增加ꎮ

所选择的最佳设计的 ＴＡＣ 为 ５７２ ６９１ 美元 / ａ、
ＧＥＣ 为 ７７ ｋｇ / ｈꎬη 为 ３５％ꎬ１０ 个决策变量取值为

(ＮｉꎬＮＦꎬＮＲ１ꎬＮＲ２ꎬＨ１ꎬＨ２ꎬＲＲꎬＶＦ１ꎬＶＦ２ꎬＤ)＝ (８５ꎬ３７ꎬ
２５ꎬ５９ꎬ０􀆰 １８ꎬ０􀆰 ２３ꎬ１􀆰 ４０ꎬ０􀆰 ４３ꎬ０􀆰 ３６ꎬ３􀆰 ７４)ꎬ此时塔

顶 ＭＳ 摩尔分数为 ６６􀆰 ８４％ꎮ 反应精馏塔多目标优

化的最优解如图 ６ 所示ꎮ

图 ６　 多目标优化的帕累托最优解 ＲＤ－２ＩＣ－Ⅱ

３􀆰 ４　 数据对比

将粒子群算法 ＰＳＯ 优化后 ＲＤ－２ＩＣ－Ⅱ最优稳

态结构与算法优化前的初始稳态结构 ＲＤ－２ＩＣ－Ⅰ
进行对比ꎬ如表 ４ 所示ꎬ可以看出 ＰＳＯ 算法优化后

的 ＴＡＣ 节省了 ５４􀆰 ５０％、ＧＥＣ 减少了 ３８􀆰 １３％、η 提

高了 ２２􀆰 ５５％ꎬ这些数据证明了 ＰＳＯ 算法优化方案

后的 ＲＤ－２ＩＣ 结构节能减排的可行性和有效性ꎮ
表 ４　 数据对比

结构
ＴＩＣ /
美元

ＴＥＣ /
美元

ＴＣＣ /
美元

ＴＡＣ/
美元

ＧＥＣ/

(ｋｇ􀅰ｈ－１)
η / ％

ＲＤ－２ＩＣ－Ⅰ ２２３􀆰 ６２１ ９０４􀆰 ４６５ １３０􀆰 ６８０ １２５８􀆰 ７６６ １２４􀆰 ４６ １２􀆰 ４５

ＲＤ－２ＩＣ－Ⅱ ２１５􀆰 ４１８ ２６７􀆰 ９７５ ８９􀆰 ２９８ ５７２􀆰 ６９１ ７７􀆰 ００ ３５􀆰 ００

４　 结论

以三氯氢硅歧化反应制备硅烷为研究对象ꎬ设
计出了双中间冷凝器反应精馏塔模型ꎮ 根据 ＰＳＯ
算法探索出最优稳态结构ꎬ以最大限度地提高塔顶

ＭＳ 的纯度和热力学效率 ηꎬ同时最大限度地减少

ＴＡＣ 和 ＧＥＣꎮ 在最佳设计条件下构建多目标优化

后反应精馏塔 ＲＤ－２ＩＣ－Ⅱꎬ对优化前后 ２ 种反应精

馏塔构型进行了对比ꎮ 对比结果表明 ＲＤ－２ＩＣ－Ⅱ
结构能最大程度地节能减排ꎬ为反应精馏法制备高

纯硅烷提供了工业应用基础ꎮ
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２０２４ 年 １０ 月 郭前鑫等:燃煤锅炉燃烧利用矿井乏风甲烷改造经济性及运行影响分析

从全年连续运行的角度综合考虑ꎬ乏风送入锅炉二

次风中利用在降低碳排放的同时有利于锅炉运行ꎮ

６　 结论

矿井乏风直接送入锅炉二次风能有效处理大规

模的超低浓度矿井乏风甲烷ꎮ 本文中对多个实际运

行的矿井乏风送入锅炉二次风处理的工程进行经济

性比选分析ꎬ得到的主要结论如下ꎮ
(１)煤电一体化处理乏风甲烷的技术将矿井乏

风直送到锅炉二次风道中燃烧处理ꎮ 该改造减小了

烟气产生量ꎬ且减小的烟气量对于总烟气量而言ꎬ基
本可以忽略不计ꎮ 无需对锅炉侧进行改造ꎮ

(２)煤电一体化处理乏风甲烷工程主要投资为

管道及保温投资ꎮ 该类项目主要收益来源于乏风处

理的碳汇收益ꎬ瓦斯绝对涌出量越高的比选点越具

有投资改造价值ꎮ 乏风流速越低一次性建设投资越

高ꎬ但年运行成本越低ꎬ长期而言更有助于项目

盈利ꎮ
(３)本研究对不同输运长度下乏风总量与瓦斯

绝对涌出量的 ２０ 年期盈利平衡点进行了统计ꎮ 由

于征地、土建等成本占比较小ꎬ该曲线作为大多数煤

电一体化乏风利用工程改造经济可行性的初步

判据ꎮ
(４)本研究提出了一套乏风输送系统ꎬ对矿井

侧乏风收集及二次风侧乏风与空气的掺混均给出了

优化方案ꎮ 对乏风温度、湿度等影响因素对锅炉效

率的影响进行了分析ꎬ结果表明矿井乏风送入锅炉

有助于在全年范围内锅炉效率的整体提升ꎮ
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