
Ｏｃｔ. ２０２０ 现代化工 第 ４０ 卷增刊

Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ ２０２０ 年 １０ 月

隔板塔技术用于硅烷生产工艺的研究
曹　 军∗

(江苏中能硅业科技发展有限公司ꎬ江苏 徐州 ２２１０００)

摘要:通过对歧化法硅烷生产工艺和隔板塔精馏原理进行研究ꎬ开发出两种硅烷生产隔板塔工艺ꎬ两种技术均能最大限度

地降低能耗和装置投资ꎮ 研究表明ꎬ这两种技术较原工艺蒸汽消耗降低 ４０％ꎬ较热耦合工艺蒸汽消耗降低超过 ２０％ꎻ循环水消

耗均大幅度降低ꎻ同时减少了精馏塔、再沸器和冷凝器的数量ꎬ降低了装置投资费用ꎬ具有投资价值ꎮ
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　 　 多晶硅是集成电路和太阳能光伏发电最关键的

基础原料ꎮ 我国早在 １９５８ 年就开始多晶硅生产技

术的研究ꎬ但年产量始终停留在不足百吨的规模ꎮ
２１ 世纪初ꎬ国内各大企业通过引进、消化和吸收国

外技术ꎬ实现了多晶硅产量和技术的弯道超车ꎮ 当

下传统改良西门子工艺已经几乎被开发到了极

致ꎬ企业间技术同质化严重ꎮ 硅烷流化床工艺作

为一种新型多晶硅生产工艺近期受到了广泛的关

注和研究ꎬ其中的硅烷国内外均有生产装置ꎬ但迫

于成本和能耗等原因ꎬ仅有个别企业实现了大规

模生产ꎮ

１　 硅烷生产技术及原理

硅烷生产技术有四氯化硅(ＳＴＣ)氢化法、硅合

金分解法、三氯硅烷还原法和氯硅烷歧化法ꎮ 其中

氯硅烷歧化法研究最为广泛ꎬ该技术起源于美国联

合碳化物公司ꎬ２０ 世纪 ７０ 年代在美国能源部支持

下ꎬ以 ＳＴＣ 为原料ꎬ使用反歧化法生产硅烷ꎬ并于

１９８３ 年在美国摩西湖地区建厂实现工业化生产ꎮ
该技术原理如下[１－２]:

(１)氯氢化反应:该反应在流化床反应器中进

行ꎬ反应温度 ５５０℃ꎬ在氯化铜为催化剂下进行ꎬ见
式(１):

ＳｉＣｌ４ ＋ ２Ｈ２ ＋ Ｓｉ → ４ＳｉＨＣｌ３ (１)

　 　 (２)歧化反应:该反应在固定床反应器中进行ꎬ
反应 温 度 ８０℃ꎬ 采 用 季 铵 基 为 催 化 剂ꎬ 见 式

(２)、式(３):
２ＳｉＨＣｌ３ → ＳｉＨ２Ｃｌ２ ＋ ＳｉＣｌ４ (２)
３ＳｉＨ２Ｃｌ２ → ＳｉＨ４ ＋ ２ＳｉＨＣｌ３ (３)

　 　 该工艺技术优势:①硅烷的沸点与其他氯硅烷

相差较大ꎬ容易实现组分分离ꎬ更容易得到高纯硅

烷ꎻ②该技术制备硅烷尾气较少ꎬ几乎不产生废液ꎬ
环境友好ꎻ③整个工艺反应过程中 ＳＴＣ 可循环使

用ꎬ只需及时少量补充即可实现物料平衡ꎻ④该技术

与改良西门子的氯氢化技术结合非常容易放大实现

工业化生产ꎮ 该技术劣势:由于氯氢化和歧化反应

转化率较低ꎬ实际生产过程中大量物料需要精馏分

离循环再利用ꎬ能耗较高ꎮ

２　 传统歧化法硅烷生产工艺

以年产 １􀆰 ４ 万 ｔ 硅烷装置为例ꎬ传统歧化工艺

采用两步歧化四塔精馏技术ꎬ原料三氯氢硅(ＴＣＳ)
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来自氯氢化装置ꎬ９７％的原料 ＴＣＳ 经过初馏塔除去

Ｈ２ 和 ＨＣｌ 等不凝气体ꎬ进入 Ｔ２ 塔釜除去 ＳＴＣꎬ塔顶

ＴＣＳ 进入 Ｔ３ 塔ꎬＴ３ 塔釜 ＴＣＳ 进入第一反应器ꎬ反应

生成的二氯氢硅(ＤＣＳ)和 ＳＴＣ 进入 Ｔ２ 塔ꎬＴ３ 塔顶

ＤＣＳ 和一氯硅烷(ＭＣＳ)进入第二反应器生成 ＳｉＨ４

和 ＴＣＳꎬ进入 Ｔ４ 塔提纯生成高纯度硅烷ꎮ 具体流程

见图 １ꎮ
年产 １􀆰 ４ 万 ｔ 硅烷装置按照 ９７％ ＴＣＳ 进料ꎬ采

用传统和热耦合工艺计算各塔物料组成见表 １ꎮ 图 １　 传统歧化硅烷生产工艺流程

表 １　 传统工艺物料组成

　 进料 Ｔ１ 塔顶出料 Ｔ１ 塔釜出料 Ｔ２ 塔顶出料 Ｔ２ 塔釜出料 Ｔ３ 塔顶出料 Ｔ３ 塔釜出料 Ｔ４ 塔顶出料 Ｔ４ 塔釜出料

温度 / ℃ ３７ －２１􀆰 ６ ８９􀆰 ８ ５１􀆰 ６ ９０􀆰 ４ １０６􀆰 ２ １５０􀆰 ２ －２７􀆰 ４ １３４􀆰 ４

压力 / ＭＰａ ０􀆰 ８３ ０􀆰 ４８ ０􀆰 ５４ ０􀆰 ２２ ０􀆰 ２７ １􀆰 ７３ １􀆰 ８ ２􀆰 ５６ ２􀆰 ６

质量流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ２９􀆰 ３ ０􀆰 ００２４ ２９􀆰 ３ ２０３􀆰 ６ ２７􀆰 ５ ４２􀆰 ３ ２０１􀆰 ８ １􀆰 ７６ ４０􀆰 ５

汽化分率 ０ １ ０ ０ ０ ０ ０ １ ０

ＳｉＨ４ 质量分数 / ％ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０ １ ０

ＭＣＳ 质量分数 / ％ ０ ０ ０ ０􀆰 ３ ０ １１􀆰 ２ 微量 ０ １０􀆰 ４

ＤＣＳ 质量分数 / ％ １􀆰 ６ ６􀆰 ３ １􀆰 ６ ８􀆰 ２ 微量 ８０􀆰 １ １ ０ ４７􀆰 ２

ＴＣＳ 质量分数 / ％ ９７ ２􀆰 ７ ９７ ９１􀆰 ４ １􀆰 ２ ８􀆰 ７ ９８􀆰 ８ ０ ４２􀆰 ３

ＳＴＣ 质量分数 / ％ １􀆰 ４ ０ １􀆰 ４ ０􀆰 １ ９８􀆰 ８ 微量 ０􀆰 ２ ０ ０􀆰 １

Ｈ２、ＨＣｌ 等 / ％ 微量 ９１ ０ ０ ０ ０ ０ ０ ０

　 　 各塔能量负荷、冷媒和热媒消耗见表 ２ꎮ
表 ２　 传统工艺能耗表

　 Ｔ１ Ｔ２ Ｔ３ Ｔ４
总负荷 /

ｋＷ

冷凝器负荷 /
　 ｋＷ

－２０ －２１２５６ －１３０６０
(－３９１８)

－１２５ －３４４６１
(－２５３１９)

再沸器负荷 /
　 ｋＷ

１５４ ２０３７２
(１１２３０)

１５４２７ １４６３ ３７４１６
(２８２７４)

冷媒用量 /

　 ( ｔ􀅰ｈ－１)

０􀆰 ３４
循环水

３６９０
循环水

２３４３
(７０３)
循环水

５􀆰 ７５
Ｒ２２

０

热媒用量 /

　 ( ｔ􀅰ｈ－１)

０􀆰 ３５
低压蒸汽

３９􀆰 ０
(１９􀆰 １)
低压蒸汽

３３􀆰 ２
中压蒸汽

６３􀆰 ８
导热油

０

　 　 注:括号内数值为采用热耦合技术数据ꎮ

从流程图和能耗数据中可以看出ꎬ能耗主要集

中在 Ｔ２ 塔和 Ｔ３ 塔ꎬ循环水消耗也集中在两塔冷凝

器ꎻ经过两次歧化反应ꎬ产物需要经多次精馏提纯循

环使用ꎻ能量没有完全实现梯级利用ꎮ 采用耦合技

术蒸汽消耗降低约 ２０ ｔ / ｈꎬ循环水降低 １ ６４０ ｔ / ｈꎮ

３　 隔板塔精馏技术

隔板塔精馏技术起源于 ２０ 世纪 ３０ 年代ꎬ第一

座隔板塔于 １９８５ 年投入使用ꎬ２１ 世纪初隔板塔大

量应用于石油化工和精细化工领域ꎮ 我国隔板塔技

术应用起步较晚ꎬ２０１５ 年江苏中能氯氢化装置开始

应用隔板塔技术ꎬ而后国内多晶硅生产企业开始尝

试该技术ꎬ不过国内总体技术水平和国外还有一定

差距ꎮ 隔板塔本质上属于热耦合塔ꎬ较传统精馏系

统节能的主要原因有两个:①有效抑制了中间产物

的返混ꎬ传统两个简单塔精馏体系中ꎬ中间组分在前

塔的浓度从塔顶到塔底呈现先增大后减小的情况ꎬ
出现返混ꎻ②抑制了进料与进料处物质组成不同引

起的返混[３－８]ꎮ
３􀆰 １　 Ⅰ型硅烷隔板塔工艺

传统工艺中 Ｔ２ 塔和 Ｔ３ 塔在整个工艺过程中的

蒸汽消耗最多ꎬ涉及 ＤＣＳ、ＴＣＳ 和 ＳＴＣ ３ 种物料的分

离ꎬＴＣＳ 和 ＤＣＳ 分离后进入反应器继续反应ꎬ这 ３
种物料沸点相差较大ꎬ比较容易分离ꎮ 以此为依据ꎬ
采用隔板塔技术开发出一代隔板塔工艺ꎬ将 Ｔ２ 塔和

Ｔ３ 塔合并为一个隔板塔ꎬ侧线采出 ＴＣＳ 进入第一反

􀅰３７２􀅰



现代化工 第 ４０ 卷增刊

应器ꎬ塔顶采出 ＤＣＳ 进入第二反应器ꎬ塔釜 ＳＴＣ 返

回氯氢化单元ꎮ 具体流程见图 ２ꎮ

图 ２　 Ⅰ型隔板塔技术硅烷生产工艺流程

以年产 １􀆰 ４ 万 ｔ 硅烷装置为例ꎬ进料按照 ９７％
ＴＣＳꎬ采用隔板塔工艺计算各塔物料组成见表 ３ꎮ

表 ３　 Ⅰ型隔板塔技术工艺物料组成

　 进料

Ｔ１
塔顶

出料

Ｔ１
塔釜

出料

Ｔ２
塔顶

出料

Ｔ２
塔釜

出料

Ｔ３
塔顶

出料

Ｔ３
塔釜

出料

温度 / ℃ ３７ －２１􀆰 ６ ８９􀆰 ８ ４３􀆰 ３ １１６􀆰 ６ －２７􀆰 ４ １３３􀆰 ２

压力 / ＭＰａ ０􀆰 ８３ ０􀆰 ４８ ０􀆰 ５４ ０􀆰 ４５ ０􀆰 ５ ２􀆰 ５６ ２􀆰 ６

质量流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ２９􀆰 ３ ０􀆰 ００２４ ２９􀆰 ３ ３５􀆰 ９ ２７􀆰 ５ １􀆰 ７５ ３４􀆰 １

汽化分率 ０ １ ０ ０ ０ １ ０
ＳｉＨ４ 质量分数 / ％ ０ ０ ０ ０ ０ １ ０

ＭＣＳ 质量分数 / ％ ０ ０ ０ １２􀆰 ２ ０ ０ １１􀆰 ４

ＤＣＳ 质量分数 / ％ １􀆰 ６ ６􀆰 ３ １􀆰 ６ ８７􀆰 ７ ０ ０ ４８􀆰 ３

ＴＣＳ 质量分数 / ％ ９７ ２􀆰 ７ ９７ ０􀆰 １ ０􀆰 ５ ０ ４０􀆰 １

ＳＴＣ 质量分数 / ％ １􀆰 ４ ０ １􀆰 ４ ０ ９９􀆰 ５ ０ ０􀆰 ２
Ｈ２、ＨＣｌ 等 / ％ 微量 ９１ ０ ０ ０ ０ ０

各塔能耗数据见表 ４ꎮ
表 ４　 Ⅰ型隔板塔技术能量消耗表

　 Ｔ１ 塔 Ｔ２ 塔 Ｔ３ 塔 总消耗 / ｋＷ

冷凝器负荷 / ｋＷ －２１ －２１２９３ －３５７ －２１６７１

再沸器负荷 / ｋＷ ２２１ ２２３７４ １５０５ ２４１００

冷媒用量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ０􀆰 ４８
循环水

３４０８
循环水

６􀆰 ０４
Ｒ２２

　

热媒用量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ０􀆰 ４１
低压蒸汽

４０􀆰 ３
低压蒸汽

６３􀆰 ８
导热油

　

３􀆰 ２　 集成氯氢化粗分塔的Ⅱ型隔板塔工艺

为进一步降低装置投资和生产成本ꎬ结合西门

子工艺氯氢化技术ꎬ将氯氢化单元粗分塔完全耦合

至硅烷单元隔板塔ꎬ开发出Ⅱ型隔板塔硅烷生产工

艺ꎬ实现一塔代替三塔技术ꎬ节省两个热源和两个冷

源ꎬ实现降低装置一次性投资和生产费用的目的ꎮ

按照氯氢化粗分塔进料物组成ꎬ采用 ２５％ ＴＣＳ
和 ７５％ ＳＴＣ 进料ꎬ物料不经过粗分塔ꎬ直接换热进

入 Ｔ１ 塔脱除物料中不凝气体后进入隔板塔精馏ꎬ塔
釜 ＳＴＣ 返回氯氢化单元ꎬ中间侧采 ＴＣＳ 去第一反应

器ꎬ塔顶 ＤＣＳ 去第二反应器ꎮ Ⅱ型隔板塔工艺流程

见图 ３ꎮ

图 ３　 Ⅱ型隔板塔硅烷生产工艺流程

年产 １􀆰 ４ 万 ｔ 硅烷装置采用 ２５％ ＴＣＳ 和 ７５％
ＳＴＣ 进料的新型粗分塔工艺的各塔物料组成见

表 ５ꎮ
表 ５　 Ⅱ型隔板塔技术工艺物料组成

　 进料

Ｔ１
塔顶

出料

Ｔ１
塔釜

出料

Ｔ２
塔顶

出料

Ｔ２
塔釜

出料

Ｔ３
塔顶

出料

Ｔ３
塔釜

出料

温度 / ℃ ３７ －２０􀆰 ４ １０９􀆰 ２ ３９􀆰 ８ １１１􀆰 ９ －２９􀆰 ５ １４０􀆰 ４

压力 / ＭＰａ ０􀆰 ８３ ０􀆰 ４８ ０􀆰 ５３ ０􀆰 ４ ０􀆰 ４５ ２􀆰 ５６ ２􀆰 ６

质量流量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １２３ ０􀆰 １ １２２􀆰 ９ ４０􀆰 ３ １２１􀆰 ２ １􀆰 ７８ ３８􀆰 ６

汽化分率 ０ １ ０ ０ ０ １ ０
ＳｉＨ４ 质量分数 / ％ ０ ０ ０ ０ ０ １ ０

ＭＣＳ 质量分数 / ％ ０ ０ ０ １１􀆰 ６ ０ ０ １０􀆰 ８

ＤＣＳ 质量分数 / ％ 微量 ０ ０ ８３􀆰 ４ ０ ０ ４７􀆰 ６

ＴＣＳ 质量分数 / ％ ２５ ７４􀆰 ４ ２５ ５ ０􀆰 ５ ０ ４１􀆰 ４

ＳＴＣ 质量分数 / ％ ７５ ０ ７５ ０ ９９􀆰 ５ ０ ０􀆰 ２
Ｈ２、ＨＣｌ 等 / ％ 微量 ２５􀆰 ６ ０ ０ ０ ０ ０

各塔能耗见表 ６ꎮ
表 ６　 Ⅱ型隔板塔技术能量消耗表

　 Ｔ１ 塔 Ｔ２ 塔 Ｔ３ 塔 总消耗 / ｋＷ

冷凝器负荷 / ｋＷ －７８ －３０３２９ －３５３ －３０７６０

再沸器负荷 / ｋＷ １０２５ ３００９８ １３５８ ３２４８１

冷媒用量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １􀆰 ３ ４８２７ ５􀆰 ９ 　

热媒用量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) １􀆰 ８４ ５１􀆰 ６ ６１􀆰 ５ 　

４　 讨论与分析

４􀆰 １　 Ⅰ型隔板塔技术分析

将Ⅰ型隔板塔技术与原工艺、热耦合工艺进行

􀅰４７２􀅰
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对比ꎬ具体数据见表 ７ꎮ
表 ７　 Ⅰ型隔板塔工艺与原工艺消耗对比

原工艺 热耦合工艺 Ⅰ型隔板塔工艺

冷凝器负荷 / ｋＷ －３４４６１ －２５３１９ －２１６７１

再沸器负荷 / ｋＷ ３７４１６ ２８２７４ ２４１００

低压蒸汽 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ３９􀆰 ０ １９􀆰 ５ ４０􀆰 ７

中压蒸汽 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ３３􀆰 ２ ３３􀆰 ２ ０

导热油 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ６３􀆰 ８ ６３􀆰 ８ ６３􀆰 ８

循环水 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ６０３３ ４３９３ ３４０８

Ｒ２２ / ( ｔ􀅰ｈ－１) ８􀆰 ５５ ８􀆰 ５５ ６􀆰 ０４

从物料流程数据和工艺消耗数据可以看出ꎬ采
用隔板塔技术塔的操作压力降至 ０􀆰 ４５ ＭＰａꎬ所有蒸

汽均可采用低压蒸汽ꎬ总蒸汽消耗为 ４０􀆰 ７ ｔ / ｈꎬ较热

耦合工艺总蒸汽消耗节约 ２２􀆰 ３％(１２ ｔ / ｈ)ꎬ较原工

艺节约蒸汽 ４３􀆰 ６％(３１􀆰 ５ ｔ / ｈ)ꎻ较热耦合工艺循环

水消耗节省 ２２􀆰 ４％(９８５ ｔ / ｈ)ꎬ较原工艺循环水节省

４３􀆰 ５％(２ ６２５ ｔ / ｈ)ꎬ经济效益明显ꎮ
４􀆰 ２　 Ⅱ型隔板塔技术分析

由于Ⅱ型隔板塔工艺集成了氯氢化单元粗分

塔ꎬ故与原工艺进行对比时ꎬ需将氯氢化单元粗分

塔数据与原工艺数据相加ꎮ 实际生产中无相同规

模的配套装置ꎬ故用氯氢化装置数值同比例计算

得到配套年产 １􀆰 ４ 万 ｔ 硅烷装置粗分塔能耗数据ꎬ
见表 ８ꎮ

表 ８　 氯氢化装置粗分塔能耗

粗分塔
冷凝器负荷 /

ｋＷ
再沸器负荷 /

ｋＷ

冷媒用量 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

热媒用量 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

能量消耗 －７２０８ ９１３２ １２５１
循环水

１５􀆰 ６
低压蒸汽

结合表 ２、表 ６ 和表 ８ 中数据对Ⅱ型隔板塔工

艺进行分析得到表 ９ꎮ
表 ９　 Ⅱ型隔板塔工艺与原工艺消耗对比

　 原工艺 热耦合工艺 Ⅱ型隔板塔工艺

冷凝器负荷 / ｋＷ －４１６６９ －３２５２７ －３０７６０

再沸器负荷 / ｋＷ ４６５４８ ３７４０６ ３２４８１

低压蒸汽 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ５４􀆰 ６ ３５􀆰 １ ５３􀆰 ４

中压蒸汽 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ３３􀆰 ２ ３３􀆰 ２ ０

导热油 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ６３􀆰 ８ ６３􀆰 ８ ６１􀆰 ５

循环水 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ７２８４ ５６４４ ４８２８

Ｒ２２ / ( ｔ􀅰ｈ－１) ８􀆰 ５５ ８􀆰 ５５ ７􀆰 ２

　 　 从表 ９ 可以看出ꎬ采用Ⅱ型隔板塔技术ꎬ较原工

艺节省蒸汽 ３９􀆰 ２％(３４􀆰 ４ ｔ / ｈ)ꎬ循环水降低 ３３􀆰 ７％
(２ ４５６ ｔ / ｈ)ꎻ较热耦合工艺节省蒸汽 ２１􀆰 ８％(１４􀆰 ９
ｔ / ｈ)ꎬ循环水降低 １４􀆰 ５％(８１６ ｔ / ｈ)ꎮ
４􀆰 ３　 隔板塔参数对比

以上述工艺数据为基础进一步计算隔板塔数据

如表 １０ꎮ
表 １０　 隔板塔参数对比

隔板塔 操作压力 / ＭＰａ 塔径 / ｍ 主塔塔板数 副塔塔板数

Ⅰ型 ０􀆰 ４５ ４􀆰 ７ ６０ ２６

Ⅱ型 ０􀆰 ４ ４􀆰 ５ ７４ ３５

可以看出ꎬ两代隔板塔塔板相差 １４ 块ꎬ塔高相

差 ５ ｍꎬⅡ型隔板塔操作压力和塔径均有所降低ꎬ两
塔投资相差不大ꎮ

５　 结论

经过对两种隔板塔工艺技术进行对比发现ꎬ两
种工艺均能达成节省投资和降低操作费用的目标ꎮ
Ⅰ型隔板塔工艺适用于在现有西门子氯氢化装置基

础上建设硅烷装置ꎻⅡ型工艺适用于新建装置ꎬ将氯

氢化装置和硅烷装置有机结合一起建设ꎮ 笔者已经

对硅烷生产装置反应精馏技术进行了研究ꎬ为了响

应国家光伏发电平价上网政策ꎬ需要进一步对装置

节能进行潜力挖掘ꎬ期待两种技术能有机结合ꎬ达到

最优效果ꎮ
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