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摘要:将差压热集成技术和热泵精馏技术用于三氯氢硅精馏工段ꎬ利用模拟软件 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓꎬ热力学模型采用 ＮＲＴＬ－ＲＫ 进

行优化模拟计算ꎮ 结果显示ꎬ与常规精馏工艺相比ꎬ差压热集成工艺可以降低加热能耗 ４７％、冷量消耗 ４５％ꎮ 热泵精馏工艺可
以降低加热能耗 ５０％、冷量能耗 ５０％ꎬ增加的压缩机功率为 ７３􀆰 ５ ｋＷꎮ
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　 　 多晶硅是太阳能电池与半导体设备的主要原材

料ꎬ在光伏产业发展过程中发挥着极其重要的作用ꎮ
近几年ꎬ随着太阳能行业和电子信息技术的快速发

展ꎬ其需求量也迅速增长ꎮ 目前ꎬ我国的多晶硅生产

主要是采用改良的西门子法ꎮ 该工艺主要包括在氯

化反应工段合成三氯氢硅ꎬ然后对合成的三氯氢硅

进行精馏提纯ꎬ提纯后的高纯三氯氢硅气化后在氢

还原炉内进行 ＣＶＤ 反应得到高纯硅[１－２]ꎮ 其中ꎬ三
氯氢硅是多晶硅生产的重要中间产品ꎬ即使其含有

痕量的杂质ꎬ也会影响最终的多晶硅产品的纯度ꎬ所
以三氯氢硅产品的分离是多晶硅生产中最为关键的

环节[３－４]ꎮ
目前ꎬ工业上三氯氢硅的提纯精制技术主要有

精馏法、吸附法、反应法ꎬ或者是几种技术的组合等ꎬ
但最普遍和最通用的方法是精馏技术ꎮ 现有的精馏

工艺主要采用多个常规塔顺序分离流程ꎬ能耗可占

整个分离过程能耗的 ５０％ ~７０％ꎬ存在投资高、能耗

大等缺点ꎬ所以改进三氯氢硅分离工艺对多晶硅行

业的提质降耗尤为重要[５]ꎮ 目前ꎬ国内科研工作者

在改进三氯氢硅分离工艺方面开展了大量的工作ꎬ
这些工作主要集中在通过流股能量的合理匹配ꎬ提
高系统的热回收能力ꎬ从而提高系统的能量利用率

和经济性ꎮ 按照冷热物流匹配方式的不同ꎬ耦合节

能技术主要包括多效精馏、热泵精馏和热耦合精馏

等几种ꎮ 如ꎬ宗文婷等[６] 在三氯氢硅提纯中使用多

效精馏工艺ꎻ黄国强等[７] 和袁野等[８] 将三塔差压耦

合节能工艺用于三氯氢硅精馏过程ꎻ黄国强等[９] 将

热泵技术用于三氯氢硅的精制ꎻ胡雨奇等将隔壁塔

技术用于三氯氢硅的分离[１０－１２]ꎬ甚至还有几种方法

的结合使用ꎬ李洪等[１３]开发了一种新型的差压热耦

合蒸馏节能新技术ꎬ实现塔顶蒸汽与塔底再沸器的

热量耦合匹配ꎬ如刘春江等[１４]将热泵技术和隔壁塔

技术结合用于三氯氢硅提纯ꎮ 通过上述几种改进的

工艺ꎬ通过流股间热量的匹配ꎬ能耗都得到了大大的

降低ꎮ
某多晶硅生产企业采用改良西门子法工艺ꎬ在

氯化反应工段将工业硅粉和氯化氢在流化床反应器

中合成三氯氢硅ꎬ然后再对三氯氢硅进行分离精制ꎮ
该生产企业的三氯氢硅精馏工段仍采用传统的精馏

流程ꎬ即采用多个常规精馏塔的顺序精馏序列ꎮ 为

了降低产品能耗ꎬ提高竞争力ꎬ拟对该工艺进行节能

改造ꎮ 主要工艺方案考虑采用差压热集成和热泵精

馏技术ꎮ 所以ꎬ本文中将利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件ꎬ热力

学方程选择 ＮＲＴＬ－ＲＫꎬ分别对三氯氢硅常规顺序

精馏工艺、差压热集成工艺和热泵精馏等工艺的能

量消耗进行模拟和讨论ꎮ

􀅰７０２􀅰
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１　 常规三塔顺序精馏流程

１􀆰 １　 原料组成及产品要求

模拟计算以该多晶硅生产企业三氯氢硅精馏工

段的现场数据作为模拟计算的集成基础ꎮ 进料含有

Ｂ、Ｐ、Ｆｅ 等痕量杂质ꎬ但为了讨论方便ꎬ这里仅考虑

二氯氢硅 ( ＤＣＳ)、三氯氢硅 ( ＴＣＳ) 和四氯氢硅

(ＳＴＣ)等主要组分ꎮ 为了满足多晶硅最终产品质量

要求ꎬ要求精制后的三氯氢硅质量分数(下同)大于

９９􀆰 ９９９ ９％ꎬＤＣＳ 小于 １０×１０－６ꎬＳＴＣ 小于 １０×１０－６ꎬ
其他杂质微量元素为 １０－９级ꎮ 原料组成与产品要求

如表 １ 所示ꎮ
表 １　 原料及产品分离要求

参数 进料 ＤＣＳ 产品 ＴＣＳ 产品 ＳＴＣ 产品

温度 / ℃ ７０ ４２ ６８ ９４
压力 / ＭＰａ ０􀆰 ３ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ２ ０􀆰 ２

流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５８５８􀆰 ０ ２９􀆰 ５ ５７６２􀆰 ０ ６６􀆰 ４７
质量分数 　 　 　 　
　 ＤＣＳ ０􀆰 ００５ ０􀆰 ９９ ≤１０×１０－６ —
　 ＴＣＳ ０􀆰 ９８４ ０􀆰 ０１ ≈１ ≤０􀆰 ０１
　 ＳＴＣ ０􀆰 ０１１ 　 ≤１０×１０－６ ０􀆰 ９９

１􀆰 ２　 常规三塔顺序精馏流程模拟结果

该生产企业的现场流程为常规三塔顺序精馏流

程ꎬ如图 １ 所示ꎮ
由图 １ 可以看出ꎬ原料首先进入脱轻塔 Ｃ１ꎬ脱

轻塔 Ｃ１ 为一常规精馏塔ꎬ塔顶设置全凝器ꎬ由全凝

器冷凝下来的液相主要为二氯氢硅及低沸物ꎬ部分

作为脱轻塔的回流返回脱轻塔顶部ꎬ部分作为 ＤＣＳ

　 　 　 　 　 　 　

图 １　 常规顺序分离流程示意图

产品采出ꎻ脱轻塔 Ｃ１ 的塔釜产品进入到脱重塔 Ｃ２ꎮ
脱重塔 Ｃ２ 塔顶采出较高纯度的三氯氢硅送至次脱

轻塔 Ｃ３ꎬ塔釜采出产品 ＳＴＣ 和高沸物ꎮ 塔 Ｃ３ 塔底

采出高纯 ＴＣＳ 产品ꎬ塔顶产品循环至脱轻塔 Ｃ１ꎮ
根据进料条件和产品要求ꎬ模拟计算得到了较

为优化的常规流程工艺数据ꎬ结果如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 常规顺序分离流程中精馏塔的设备参数及能耗

参数 Ｃ１ Ｃ２ Ｃ３

进料流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５８５８􀆰 ００ ５８５１􀆰 ７６ ５７８５􀆰 ２９

循环进料 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２３􀆰 ２９ — —

塔顶采出 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２９􀆰 ５３ ５７８５􀆰 ２９ ２３􀆰 ２９

塔釜采出 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５８５１􀆰 ７６ ６６􀆰 ４７ ５７６２􀆰 ００

塔顶温度 / ℃ ４６􀆰 ８０ ６７􀆰 １５ ５４􀆰 ３８

塔釜温度 / ℃ ７６􀆰 １６ ９８􀆰 ８３ ７０􀆰 ６８

塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ２０ ０􀆰 ２０

塔釜压力 / ＭＰａ ０􀆰 ２８ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ２３

冷凝器 / ｋＷ ２５１􀆰 ８１ ６９１􀆰 ０４ ４３５􀆰 ７８

再沸器 / ｋＷ ２４８􀆰 ６１ ６７４􀆰 ０４ ４４０􀆰 ５９

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜
　 　 (上接第 ２０６ 页)
量的影响显著性大小顺序为:水蒸汽耗量>原料气

Ｈ２Ｓ 含量>处理量>胺液循环量>原料气进塔压力>
胺液质量分数>原料气 ＣＯ２ 含量>原料气进塔温度>
贫液进料位置ꎮ

(４)利用 ｓｐｓｓ 完成极差分析ꎬ最终确定对 Ｈ２Ｓ
净化效果最优运行方案为原料气进塔温度 １７􀆰 ５℃ꎬ
胺液循环量 １４０ ｍ３ / ｈꎬ胺液质量分数 ４５％ꎬ水蒸汽
耗量 ０􀆰 １８ ｔ / ｍ３ꎬ贫液进料位置 ２２ 层ꎬ原料气进塔压

力 ４􀆰 ８ ＭＰａꎮ 能耗最低运行方案为原料气进塔温度

１０℃ꎬ胺液循环量 １１０ ｍ３ / ｈꎬ胺液质量分数 ４１％ꎬ水
蒸汽耗量 ０􀆰 １４ ｔ / ｍ３ꎬ贫液进料位置 ２４ 层ꎬ原料气进
塔压力 ６ ＭＰａꎮ
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　 　 由表 ２ 可以看出ꎬ在常规顺序分离流程中ꎬ精馏

塔 Ｃ１、Ｃ２、Ｃ３ 的热负荷相差较大ꎮ 其中ꎬＣ２ 的热负

荷最大ꎬ为 ６９１􀆰 ０４ ｋＷꎬ近似等于 Ｃ１ 塔和 Ｃ２ 塔的能

耗之和ꎮ 为了降低产品能耗ꎬ可以考虑将差压热耦

合技术和热泵精馏技术等节能工艺用于三氯氢硅精

馏中ꎮ

２　 节能工艺流程模拟

２􀆰 １　 差压热集成流程

差压热集成精馏工艺是通过将能位(压力)较

高的塔排出的能量用于能位(压力)较低的塔ꎬ同时

自身也被冷凝ꎬ从而达到节能目的ꎮ 为了充分利用

两股物料间的匹配换热ꎬ从而实现两塔的完全热量

集成ꎬ有时会利用辅助冷凝器和再沸器实现整个精

馏过程能耗的完全匹配ꎮ 差压热集成精馏工艺节能

效果好ꎬ设备简单ꎮ
由表 ２ 可以看出ꎬ在常规流程中ꎬ能量消耗较大

的塔为脱重塔 Ｃ２ꎬ其能量消耗基本为脱轻塔 Ｃ１ 和

次脱轻塔 Ｃ３ 的能量之和ꎬ所以ꎬ可考虑适当改变各

塔的操作压力ꎬ利用脱重塔塔顶加热脱轻塔和次脱

轻塔的再沸器ꎬ使热量充分利用ꎮ 三氯氢硅差压热

集成工艺流程如图 ２ 所示ꎮ

图 ２　 三氯氢硅差压热集成流程

根据进料条件和产品要求ꎬ模拟计算得到优化

后的差压热集成工艺中各塔的操作条件和能量消

耗ꎬ结果如表 ３ 所示ꎮ
由表 ３ 可以看出ꎬ当脱重塔 ＴＣ２ 的操作压力提高

至 ０􀆰 ４ ＭＰａꎬ脱轻塔 ＴＣ１ 的操作压力为 ０􀆰 ２５ ＭＰａꎬ次
脱轻塔 ＴＣ３ 的操作压力为 ０􀆰 ２ ＭＰａ 时ꎬ三塔之间可

以满足热量集成的要求ꎮ 在三氯氢硅差压热集成工

艺中ꎬ对于塔 ＴＣ２ 来说ꎬ塔顶蒸汽用于塔 ＴＣ１ 和

ＴＣ３ 的塔釜加热ꎬ所以不需要为其冷凝器提供冷量ꎬ
而仅需要为再沸器提供加热量ꎮ 对于塔 ＴＣ１ 和 ＴＣ３
来说ꎬ不需要为再沸器提供额外的加热量ꎬ而只需要

为冷凝器提供冷量ꎮ

表 ３　 差压热集成工艺主要设备参数及能耗

参数 ＴＣ１ ＴＣ２ ＴＣ３

进料流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５８５８􀆰 ００ ５８５１􀆰 ７６ ５７８５􀆰 ２９

循环进料 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２３􀆰 ２９ — —

塔顶采出 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２９􀆰 ５３ ５７８５􀆰 ２９ ２３􀆰 ２９

塔釜采出 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５８５１􀆰 ７６ ６６􀆰 ４７ ５７６２􀆰 ００

塔顶温度 / ℃ ４６􀆰 ８０ ８７􀆰 ０１ ５４􀆰 ３８

塔釜温度 / ℃ ７６􀆰 １６ １１９􀆰 ２７ ７０􀆰 ６８

塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ４０ ０􀆰 ２０

塔釜压力 / ＭＰａ ０􀆰 ２８ ０􀆰 ４３ ０􀆰 ２３

冷凝器 / ｋＷ ２６８􀆰 ０８ — ４６３􀆰 ９２

再沸器 / ｋＷ — ７４７􀆰 ７３ —

２􀆰 ２　 热泵精馏工艺

热泵精馏是通过机械功的补偿和消耗ꎬ将精馏

塔顶部的低温区域内的热量传递到塔釜的高温区

域ꎬ使塔顶区域的低温蒸汽转换为塔底再沸器的热

源ꎮ 热泵精馏技术特别适用于塔顶和塔釜之间温差

小、被分离的混合物沸点接近等工况ꎮ 由表 ２ 可知ꎬ
在常规工艺中塔 Ｃ２ 的能耗最高ꎬ塔顶温度 ６７􀆰 １５℃
与塔 Ｃ１ 塔釜温度 ７６􀆰 １６℃ 和 塔 Ｃ２ 塔 釜 温 度

７０􀆰 ６５℃相差较小ꎬ理论上可以实施热泵精馏技术实

现能耗的降低ꎮ 所以可考虑利用塔 Ｃ２ 塔顶的蒸汽

通过压缩机用于加热塔 Ｃ１ 和塔 Ｃ２ 的塔釜再沸器ꎮ
通常ꎬ热泵精馏可以分为直接塔顶式热泵精馏和间

接式热泵精馏ꎮ 直接塔顶式热泵精馏是指以塔顶蒸

汽为再热介质ꎬ不需要使用其他载热介质ꎮ 同时由

于该系统只需要一个热交换器交换热量ꎬ压缩机的

压缩比通常较低ꎬ可以大大降低压缩机功耗ꎬ提高压

缩效率ꎮ 另外ꎬ直接塔顶式热泵精馏系统整体的结

构较为简单ꎬ易于维护ꎮ 所以ꎬ这里选择直接式热泵

精馏技术用于三氯氢硅精馏工艺中ꎮ 三氯氢硅热泵

精馏工艺流程如图 ３ 所示ꎮ

图 ３　 三氯氢硅热泵精馏工艺流程

同样ꎬ根据进料条件和产品要求ꎬ模拟计算得到

􀅰９０２􀅰



现代化工 第 ３９ 卷第 ７ 期

优化后的直接热泵精馏工艺中各个塔的主要操作条

件和能量消耗ꎬ结果如表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 热泵精馏工艺主要设备参数及能耗

参数 ＰＣ１ ＰＣ２ ＰＣ３

进料流量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５８５８􀆰 ００ ５８５１􀆰 ７６ ５７８５􀆰 ２９

循环进料 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ３８􀆰 ９２ — —

塔顶采出 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ２９􀆰 ５３ ５７８５􀆰 ２９ ２３􀆰 ２９

塔釜采出 / (ｋｇ􀅰ｈ－１) ５８６７􀆰 ４０ ６６􀆰 ４７ ５７６２􀆰 ００

塔顶温度 / ℃ ４６􀆰 ８０ ６７􀆰 １５ ５４􀆰 ３８

塔釜温度 / ℃ ７６􀆰 １６ ９８􀆰 ８３ ７０􀆰 ６８

塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 ２５ ０􀆰 ２０ ０􀆰 ２０

塔釜压力 / ＭＰａ ０􀆰 ２８ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ２３

冷凝器 / ｋＷ ２５１􀆰 ８１ — ４３５􀆰 ７８

再沸器 / ｋＷ — ６７４􀆰 ０４ —

压缩机出口压力 / ＭＰａ — ０􀆰 ５０ —

压缩机出口温度 / ℃ — １０４􀆰 ００ —

压缩机 / ｋＷ — ７３􀆰 ５０ —

由表 ４ 可知ꎬ将脱轻塔 Ｃ２ 塔顶蒸汽通过压缩机

加压至出口压力为 ０􀆰 ５ ＭＰａꎬ温度达到 １０４℃ꎮ 压缩

蒸汽一部分用于脱重塔塔釜再沸器加热热源ꎬ一部

分作为次脱轻塔塔釜加热热源ꎮ
２􀆰 ３　 不同工艺能耗对比

对比三氯氢硅精馏工段不同工艺所需的主要

冷、热量ꎬ结果如表 ５ 所示ꎮ
表 ５　 常规蒸馏工艺、差压热集成工艺和

热泵精馏工艺主要能耗 ｋＷ

设备名称 常规工艺 差压热集成工艺 热泵精馏工艺

塔顶冷凝器 １３７８􀆰 ６３ ７３２􀆰 ００ ６８７􀆰 ５９

塔釜再沸器 １３６３􀆰 ２４ ７４７􀆰 ７３ ６７４􀆰 ０４

辅助换热器 — — —

辅助冷凝器 — — —

压缩机　 　 — — ７３􀆰 ５０

由表 ５ 可以看出ꎬ与常规顺序分离流程相比ꎬ差
压热集成工艺和热泵精馏工艺可以有效降低能耗ꎮ
对于差压热集成工艺来说ꎬ加热能耗减少 ４７％ꎬ冷
量减少 ４５％ꎮ 对于热泵精馏工艺来说ꎬ加热能耗减

少 ５０％ꎬ冷量减少 ５０％ꎬ但是由于压缩机的增加ꎬ还
需要增加一部分电耗ꎮ

３　 结论

在三氯氢硅精馏工段中ꎬ由于产品纯度要求非

常高ꎬ回流比大ꎬ所以各个塔的能耗都较高ꎮ 通过利

用差压热集成工艺和热泵精馏技术ꎬ将各个塔间的

流股能量得到有效利用ꎬ从而可以大大降低整个精

馏过程的能耗ꎮ 本文中通过利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟软

件ꎬ选择热力学模型 ＮＲＴＬ－ＲＫ 进行模拟计算ꎬ结果

显示ꎬ在常规工艺中ꎬ脱重塔能耗最高ꎬ所以分别利

用差压热集成技术和热泵精馏技术将该塔的热量得

到充分利用ꎮ 与常规精馏工艺相比ꎬ差压热集成工

艺可以降低加热能耗 ４７％、冷量消耗 ４５％ꎮ 热泵精

馏工艺可以降低加热能耗 ５０％、冷量消耗 ５０％ꎬ但
是由于压缩机的增加ꎬ还需要增加一部分电耗ꎮ 在

差压热集成工艺中ꎬ由于采取了提高脱重塔操作压

力的措施ꎬ一定程度上降低了产品间的相对挥发度ꎬ
增加了分离难度ꎬ在操作上也较为复杂ꎮ 热泵精馏

工艺的操作相对简单ꎬ塔的操作压力相对较低ꎬ安全

可靠ꎬ但是由于要增加气体压缩机ꎬ所以在设备投资

方面较大ꎮ
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