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摘要:介绍了多晶硅还原尾气回收装置吸附塔再生气回收工艺ꎮ 通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件对再生气回收现有工艺和

节能优化工艺进行了模拟计算ꎬ并对两种工艺的公用工程消耗及设备投资进行了比较和分析ꎮ 结果表明ꎬ再生气回收节能优化

工艺与现有工艺相比ꎬ电耗、循环水消耗和氟利昂用量均有较大幅度的降低ꎬ氟利昂冷媒的品级也从－４０℃降至－１０℃ꎬ同时节

省了设备投资ꎬ在运行成本和投资方面具有明显的优势ꎮ
关键词:多晶硅ꎻ尾气回收ꎻ再生气ꎻ节能优化ꎻ流程模拟
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　 　 多晶硅是制造集成电路、光伏太阳能电池等的

关键材料[１]ꎮ 目前ꎬ制备多晶硅的主流工艺为改良

西门子法ꎬ此法中 ＳｉＨＣｌ３(ＴＣＳ)在还原炉内被 Ｈ２ 还

原成晶体硅ꎬ进入还原炉的 ＳｉＨＣｌ３ 仅有 ８％~１０％转

化成多晶硅ꎬ还原尾气中含有大量未反应的生产原

料 Ｈ２、ＳｉＨＣｌ３ 和反应副产物 ＳｉＣｌ４、ＨＣｌ、ＳｉＨ２Ｃｌ２ [２－３]ꎮ
现有主流技术采用尾气干法回收工艺ꎬＨ２、氯硅烷

(包括 ＳｉＨＣｌ３、 ＳｉＣｌ４ 和 ＳｉＨ２Ｃｌ２ ) 和 ＨＣｌ 几乎可以

１００％分离回收[４－５]ꎮ 通过吸附塔将 Ｈ２ 净化回收ꎬ
吸附塔采用活性炭吸附回收 Ｈ２ 中的 ＨＣｌ 和氯硅烷

等杂质ꎬ吸附结束需用 Ｈ２ 反吹以解吸附ꎬ达到再次

吸附净化的功能[６] ꎮ 再生气经冷凝分离得到氯硅

烷液和 Ｈ２ 不凝气ꎬ加压后回收利用ꎮ 本文介绍了

吸附塔再生气回收工艺ꎬ并结合工程实际对再生

气回收工艺进行了节能优化设计和流程模拟ꎬ并
对两种工艺的运行成本和设备投资进行了分析

比较ꎮ

１　 再生气回收工艺简介

来自还原工序的还原尾气经多级冷却后的不凝

气体除含有 Ｈ２ 和 ＨＣｌ 外还含有少量氯硅烷ꎬ经压缩

加压、冷却吸收后得到较纯净的 Ｈ２ꎬ通过吸附塔后ꎬ
获得纯度达 ９９􀆰 ９９９ ９６％(质量分数)以上的回收 Ｈ２ꎮ

吸附塔的再生过程采用少量 Ｈ２ 在加热状态下

反吹ꎬ带走被活性炭吸附的氯硅烷和 ＨＣｌꎬ这部分再

生气经多级冷却冷凝、加压ꎬ将氯硅烷与 Ｈ２ 分离ꎮ
氯硅烷废液送至精馏工序进一步分离精制ꎻ满足下

游要求的再生 Ｈ２(体积分数≥９５％)送至冷氢化工

序作为原料回收利用ꎮ

２　 现有再生气回收工艺

现有再生气回收工艺流程中ꎬ出吸附塔的高温

再生气先经循环水冷却器冷却至 ４０℃左右ꎬ然后经

热交换器与再生不凝气进行冷量回收利用ꎬ再经深

冷器采用氟利昂冷媒将其冷却至－ ３５℃ 后气液分
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离ꎮ 冷却后的氯硅烷废液经泵加压后送去精馏ꎬ再
生不凝气经热交换器换热后通过再生气压缩机加压

至 ０􀆰 ７５ ＭＰａ 后送至冷氢化ꎮ 工艺流程详见图 １ꎮ

以某配套 ３ 万 ｔ / ａ 多晶硅生产的再生气回收装置为

例ꎬ对其进行流程模拟ꎬ现有再生气回收工艺主要设

备的能耗情况如表 １ 所示ꎮ

图 １　 现有再生气回收工艺流程

表 １　 现有再生气回收工艺主要设备能耗

设备名称
负荷 /
ｋＷ

冷热源

介质

折算电耗 /
ｋＷ

折算循环水消耗 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

循环水冷却器 ２４９􀆰 ８ 循环水 — ３５􀆰 ５

深冷器　 　 　 １０１􀆰 ２ 氟利昂 ６５􀆰 ８ ２８􀆰 ７

再生气压缩机 ３６６􀆰 ０ 电 ５０３􀆰 ３ —

级间冷却器　 １４５􀆰 １ 循环水 — ２０􀆰 ７

压缩机后冷器 １８８􀆰 ９ 循环水 — ２６􀆰 ９

氯硅烷加压泵 ０􀆰 ４ 电 　 １􀆰 ０ —

合计　 　 　 　 　 　 ５７０􀆰 １ １１１􀆰 ８

从表 １ 可以看出ꎬ现有再生气回收工艺采用的

冷源介质分别为循环水和－４０℃氟利昂制冷剂ꎮ 循

环水冷却器、级间冷却器和压缩机后冷器负荷分别

为 ２４９􀆰 ８、１４５􀆰 １、１８８􀆰 ９ ｋＷꎬ合计折算循环水消耗量

为 ８３􀆰 １ ｔ / ｈꎻ深冷器消耗氟利昂冷量为 １０１􀆰 ２ ｋＷꎬ
折算电耗为 ６５􀆰 ８ ｋＷꎬ循环水消耗为 ２８􀆰 ７ ｔ / ｈꎻ再生

气压缩机净负荷为 ３６６ ｋＷꎬ折算电耗为 ５０３􀆰 ３ ｋＷꎻ
氯硅烷加压泵净负荷为 ０􀆰 ４ ｋＷꎬ折算电耗为 １ ｋＷꎮ

３　 再生气回收节能优化工艺

随着多晶硅生产规模的不断扩大ꎬ多晶硅价格

不断下探ꎬ节能降耗、降低生产成本就成为各生产企

业提高竞争力的重要手段ꎮ 如何有效地降低再生气

冷凝过程中的冷量消耗是实现再生气回收节能优化

设计的关键ꎮ 根据道尔顿分压定律ꎬ以 ＴＣＳ 为例ꎬ
气相中 ＴＣＳ 含量 ｘＴＣＳ ＝ＰＴＣＳ / Ｐ总ꎬ其中 ＴＣＳ 蒸气分压

ＰＴＣＳ(ＭＰａ)是温度的函数ꎮ 等温增压时ꎬ混合物总

压力 Ｐ总(ＭＰａ)增加ꎬＰＴＣＳ不变ꎬ所以 ｘＴＣＳ变小ꎬ一部

分气相 ＴＣＳ 冷凝进入液相ꎮ 利用此原理ꎬ提高再生

气压力后再进行冷凝ꎬ冷凝温度提高ꎬ因而可以采用

低品位冷剂ꎬ如－１０℃氟利昂ꎬ满足冷凝要求ꎬ同时

减少能耗ꎬ达到节能降耗的目的ꎮ
再生气回收节能优化工艺流程见图 ２ꎮ 高温再

生气先经循环水冷却器冷却至 ４０℃左右ꎬ通过再生

图 ２　 再生气回收节能优化工艺流程
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气压缩机加压至 ０􀆰 ７５ ＭＰａꎬ经压缩机后冷器冷却至

４０℃后ꎬ经热交换器与再生不凝气进行冷量回收利

用ꎬ再经深冷器采用氟利昂冷媒将其冷却至 －２℃进

行气液分离ꎬ冷却下来的氯硅烷废液送去精馏ꎬ再生

不凝气经热交换器换热后送至冷氢化ꎮ 仍以配套

３ 万 ｔ / ａ 多晶硅生产的再生气回收装置为例ꎬ再生气

回收工艺采用节能优化设计后ꎬ主要设备的能耗情

况见表 ２ꎮ
表 ２　 再生气回收节能优化工艺主要设备能耗

设备名称
负荷 /
ｋＷ

冷热源

介质

折算电耗 /
ｋＷ

折算循环水消耗 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

循环水冷却器 ２４９􀆰 ８ 循环水 — ３５􀆰 ５

深冷器　 　 　 ７８􀆰 ６ 氟利昂 ２８􀆰 ４ ２０􀆰 ６

再生气压缩机 ３５３􀆰 ９ 电 ４８６􀆰 ６ —

级间冷却器　 １７７􀆰 ０ 循环水 — ２５􀆰 ２

压缩机后冷器 １７７􀆰 ０ 循环水 — ２５􀆰 ２

合计　 　 　 　 　 　 ５１５􀆰 ０ １０６􀆰 ５

从表 ２ 可以看出ꎬ再生气回收节能优化工艺采

用的冷源介质分别为循环水和－ １０℃ 的氟利昂冷

剂ꎮ 循环水冷却器、级间冷却器和压缩机后冷器负

荷分别为 ２４９􀆰 ８、１７７􀆰 ０、１７７􀆰 ０ ｋＷꎬ合计折算循环水

消耗量为 ８５􀆰 ９ ｔ / ｈꎻ 深冷器消耗氟利昂冷量为

７８􀆰 ６ ｋＷꎬ折算电耗为 ２８􀆰 ４ ｋＷꎬ循环水消耗为 ２０􀆰 ６
ｔ / ｈꎻ再生气压缩机净负荷为 ３５３􀆰 ９ ｋＷꎬ折算电耗为

４８６􀆰 ６ ｋＷꎮ

４　 结果与讨论

４􀆰 １　 能耗

对比表 １ 和表 ２ 可以发现ꎬ再生气回收节能优

化工艺比现有工艺的电耗、氟利昂消耗降幅较大ꎮ
将氟利昂冷媒消耗折算成电耗和循环水消耗ꎬ再生

气回收节能优化设计前后能耗对比见表 ３ꎮ
表 ３　 优化前后能耗对比

设备名称
现有

工艺

优化

工艺

能耗

降低量

能耗降低率 /
％

电 / ｋＷ ５７０􀆰 １ ５１５􀆰 ０ ５５􀆰 １ ９􀆰 ７

循环水 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １１１􀆰 ８ １０６􀆰 ５ ５􀆰 ３ ４􀆰 ７

从表 ３ 可以看出ꎬ再生气回收节能优化工艺降

低了生产能耗ꎬ减少了运行费用ꎬ与现有工艺相比ꎬ
电耗降低了 ９􀆰 ７％ꎬ循环水消耗降低了 ４􀆰 ７％ꎮ

４􀆰 ２　 投资

再生气回收工艺节能优化设计的本质是利用加

压冷凝ꎬ实现节能并降低冷媒品位ꎬ达到节能的目

的ꎮ 另一方面ꎬ工艺优化后ꎬ氯硅烷废液不再需要加

压泵便可送去精馏ꎬ氟利昂冷媒由－４０℃ 机组变为

－１０℃机组ꎬ设备投资大大降低ꎮ 再生气回收节能

优化设计前后的设备投资如表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 优化前后设备投资对比

设备名称
现有工艺设备

投资 / 万元

优化工艺设备

投资 / 万元
备注

循环水冷却器 ９􀆰 ５ ９􀆰 ５ 　

热交换器　 　 ８􀆰 ４ ７􀆰 ９ 换热面积减小

深冷器　 　 　 １２􀆰 ５ ７􀆰 ８ 换热面积减小

压缩机后冷器 ６􀆰 ４ ５􀆰 ５ 换热面积减小

再生气压缩机 ３９０ ３９０ 　

氟利昂机组　 ２０４ １２８ 冷量、品位均降低

氯硅烷加压泵 ６􀆰 ０ — 无需加压泵

合计　 　 　 　 ６３６􀆰 ８ ５４８􀆰 ７ 　

从表 ４ 可以看出ꎬ再生气回收节能优化工艺减

少了部分换热器的换热面积ꎬ氟利昂品位及用量均

降低ꎬ同时不再需要氯硅烷加压泵ꎬ总的设备投资减

少了 ８８􀆰 １ 万元ꎮ

５　 结论

本文对现有再生气回收工艺流程进行优化ꎬ通
过计算ꎬ比较优化前后工艺的能耗及投资ꎮ 再生气

回收节能优化工艺比现有工艺电耗降低 ９􀆰 ７％ꎬ循
环水消耗降低 ４􀆰 ７％ꎬ减少设备投资 ８８􀆰 １ 万元ꎬ达到

了节能降耗的目的ꎬ经济效益显著ꎮ
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