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摘要:以二氯二氢硅(ＤＣＳ)和四氯化硅(ＳＴＣ)为原料ꎬ通过反歧化反应精馏工艺合成三氯氢硅(ＴＣＳ)的过程进行系统性工

艺优化ꎮ 根据反应特性确定了适宜的催化剂ꎬ考察氯化氢气体、催化剂氮含量、反应温度和反应时间对催化剂活性的影响ꎮ 为
了提升催化剂活性并满足严格的水分控制要求ꎬ提出了一种催化剂预处理方法ꎬ包括高纯水洗涤以除去杂质、甲醇脱水以及氮
气与氯化氢吹扫ꎬ有效提高催化性能ꎮ 其次采用了新型的催化剂捆扎包的装填方式进行装填ꎬ减少了催化剂的磨损ꎬ具有催化
剂寿命长、操作稳定、操作弹性大等优点ꎮ 基于理论分析的基础进行工业实验装置设计ꎬ并确定了预分离塔和反应精馏塔的控
制策略ꎮ 经过对工艺操作条件的优化ꎬ得到了反应精馏塔操作压力为绝压 １５０ ｋＰａꎬ回流量 ３~４ ｔ / ｈꎬ塔顶采出温度为 ５０℃的操
作条件ꎬ将 ＤＣＳ 的转化率提高到 ９８􀆰 ５％以上ꎬ并在国内某企业的工业装置上应用ꎬ验证了工艺的可行性ꎮ
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　 　 改良西门子法是目前多晶硅的主流生产工

艺[１]ꎬ在生产过程中会有大量副产物二氯二氢硅

(ＤＣＳ)和四氯化硅(ＳＴＣ)生成[２]ꎮ 对于国内大部分

多晶硅生产企业来说ꎬ随着生产规模的逐渐扩大ꎬ副

产物二氯二氢硅和四氯化硅综合利用问题已逐渐成

为困扰企业的难题ꎬ制约多晶硅行业的发展[３－４]ꎮ
三氯氢硅(ＴＣＳ)是生产半导体硅、单晶硅的原

料ꎮ 在美国能源部和喷气推进实验室的共同领导
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下ꎬＵＣＣ 公司很早就对硅烷生产半导体多晶硅的可

行性进行了研究[５]ꎬ提出了利用氯硅烷的合成和歧

化反应获取硅烷气的流程ꎮ 该流程中包含了三氯氢

硅歧化反应步骤ꎮ 该反应是可逆反应ꎬ在催化剂的

作用下ꎬ通过控制操作条件ꎬ可以使二氯二氢硅和四

氯化硅发生反歧化反应ꎬ生成三氯氢硅ꎬ方程式如式

(１)所示ꎮ
ＳｉＨ２Ｃｌ２ ＋ ＳｉＣｌ４ 􀜩􀜨􀜑 ２ＳｉＨＣｌ３ (１)

　 　 反歧化催化剂即硅烷法中氯硅烷歧化工艺所用

的歧化催化剂ꎬ国外很多单位很早就开始对此工艺

进行研究ꎬ并在催化剂筛选方面做了大量的工作ꎮ
Ｋｒｕｇｅｒ 等[６]率先提出活性炭或碱金属卤化物与过渡

金属氰化物的混合物可以作为歧化催化剂ꎬ具有一

定的催化效果ꎮ １９８４ 年 Ｈｅｍｌｏｃｋ 公司提交的报告

中介绍了道康宁公司采用陶氏化学公司生产的

ＤＯＷＥＸ ＭＷＡ－１ 型树脂作为催化剂ꎬ对反应过程进

行研究ꎬ发现这种树脂对三氯氢硅的歧化反应有很

好的催化效果[７]ꎮ
Ｂｉｌｌ 等[８]发明了利用管式反应器进行二氯二氢

硅的反歧化反应进而生成三氯氢硅ꎮ 吴峰等[９] 也

介绍了江苏中能对二氯二氢硅反歧化的应用ꎬ采用

固定床反应器ꎬ以新型复合树脂作为催化剂ꎬ利用二

氯二氢硅和四氯化硅的反歧化作用生成三氯氢硅ꎬ
精馏提纯后作为原料进行循环ꎮ 该工艺相比国内其

他技术ꎬ具有一定的优势ꎬ但由于传统反应与精馏的

限制ꎬ导致二氯二氢硅的转化率比较低[１０]ꎮ
反应精馏从 ２０ 世纪 ７０ 年代后期开始扩展到非

均相催化反应精馏[１１－１２]ꎮ 它将非均相催化反应过

程与精馏过程有机地耦合成一体ꎬ与传统的反应和

分离分别进行的过程相比ꎬ具有转化率高、投资少、
能耗小和操作费用低等优点[１３]ꎮ

催化精馏中催化剂的装填技术是将非均相的固

体催化剂颗粒均匀有效地分布于催化精馏塔内ꎬ在
满足加速组分间化学反应的同时又能促进气液相间

的热质传递ꎮ 催化剂的装填方式对催化精馏效果具

有很大的影响ꎬ同时也决定着塔的内部结构[１４]ꎮ 国

内外已经开发出多种催化精馏塔结构ꎬ目前比较成

功的有 ＣＲ＆Ｌ 结构、ＩＦＰ 结构、Ｃｈｅｖｒｏｎ 结构和库拉

列结构等[１５－１７]ꎮ
本文中研究利用二氯二氢硅反歧化反应精馏制

取三氯氢硅的工艺过程ꎮ 选择合适的催化剂ꎬ采用

改进型捆扎包进行催化剂的装填ꎬ充分考虑催化剂

活性的影响因素和副反应ꎬ在理论分析的基础上ꎬ进
行工艺和工业实验装置的设计ꎮ 通过不断调试ꎬ对

工业实验装置操作条件进行优化ꎬ提高了 ＤＣＳ 的转

化率ꎮ

１　 工业实验

１􀆰 １　 实验材料与试剂

本工业实验装置工艺流程的设计是在企业原有

精馏塔及配套系统的基础上改造完成的ꎮ
１􀆰 １􀆰 １　 原料的获取

生产多晶硅的过程中会副产大量的 ＳＴＣ 和

ＤＣＳꎬ主要有 ２ 个来源ꎬ一是来自氢化工段ꎬ二是来

自还原工段ꎮ 干法回收的 ＳＴＣ 和 ＤＣＳ 由于来源于

多晶硅还原炉ꎬ具有很高的纯度ꎬ可以直接作为反歧

化的原料ꎮ 氢化得到的 ＳＴＣ 和 ＤＣＳ 必须经过再次

提纯才能使用ꎬ将提纯后的 ＤＣＳ 与干法回收得到的

ＤＣＳ 混合后一起进入反歧化装置中ꎮ
１􀆰 １􀆰 ２　 催化剂的选择

本次工业实验将采用 Ａｍｂｅｒｌｙｓｔ Ａ－２１ 催化剂ꎬ
并直接从国外采购ꎬ保证催化剂的质量ꎮ 催化剂的

催化效果由自身的活性决定ꎬ因此对催化剂活性

的影响因素和停留时间进行研究有着十分重要的

意义ꎮ
文献[１８]研究了氯化氢气体对催化剂活性的

影响ꎬ说明经过含有氯化氢的气体吹过以后ꎬ催化剂

的活性得到了提高ꎬ氯化氢气体在反应前期会影响

ＴＣＳ 收率ꎬ但随着时间的推移ꎬ影响可以忽略ꎮ 文献

[１９]研究了催化剂中 Ｎ 含量对催化剂活性的影响ꎬ
可知催化剂活性的降低也与其中的 Ｎ 含量下降有

很大的关系ꎮ 因而ꎬ提高催化剂活性及对催化剂进

行再生ꎬ可以采用氯化氢气体与氮气混合对催化剂

进行处理ꎬ有明显的效果ꎮ Ｌｉ 等[２０]研究了不同温度

对歧化反应中 ＤＣＳ 收率的影响ꎬ得到 ８０℃是催化剂

的最佳反应温度ꎬ在此条件下ꎬ活性最高ꎮ Ａｒｖｉｄｓｏｎ
等[２１]对 ＴＣＳ 歧化反应在气相条件下反应达到平衡

所需的时间进行了测定ꎬ得到结果说明气相条件下

停留时间较短ꎬＤＣＳ 的摩尔收率很小ꎮ 因此应尽量

让反应在液相中进行ꎬ此时停留时间会比较长ꎬ所以

催化剂床层的长径比应该设置比较大ꎮ
１􀆰 １􀆰 ３　 催化剂装填方式

采用新型捆扎包的催化剂装填方式ꎮ 新型捆扎

包由不锈钢平面丝网和波纹丝网、合成专用布和阴

离子交换树脂催化剂 ４ 部分组成ꎮ 先将合成专用布

缝制成具有很多小布袋的“长条”ꎬ长条的长度根据

所需捆扎包直径确定ꎬ然后将袋口缝合住ꎬ保证催化

剂不外漏ꎮ 制成的催化剂带不锈钢平面丝网在外、
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不锈钢波纹丝网在内ꎬ三者叠在一起卷成圆柱状捆

束ꎬ结构如图 １ 所示ꎮ 由于催化剂固定于包中ꎬ减少

磨损ꎬ因此具有催化剂寿命长、操作稳定、操作弹性

大等优点ꎮ

图 １　 新型催化剂包结构示意图

１􀆰 ２　 工艺流程的建立

实验装置的工艺流程如图 ２ 所示ꎬ从图中可以

看出ꎬ主要的装置包含反歧化预分离塔 Ｔ１ 和反歧化

反应精馏塔 Ｔ２ꎮ 从氢化得到的 ＤＣＳ 是含有大量

ＴＣＳ 的初级原料ꎬ需采用预分离塔用于对 ＤＣＳ 初级

原料进行提纯ꎮ 从预分离塔塔顶获得 ＤＣＳ 产品ꎬ作
为反应精馏塔的进料ꎬ塔底回收的 ＴＣＳ 经过冷却后

进入回收装置进行处理ꎮ 反歧化反应精馏塔采用传

统的反应精馏塔三段式设置模式(精馏段、反应段

和提馏段)ꎬ精制 ＳＴＣ 的进口位置在反应段的顶端ꎬ
预分离得到的 ＤＣＳ 与干法回收采出的 ＤＣＳ 混合后

从反应段的底部进入ꎬ塔底得到 ＳＴＣ 循环回塔继续

使用ꎮ Ｔ１ 和 Ｔ２ 均配置了二级冷凝器ꎬ一级采用循

环水进行冷凝ꎬ二级采用－１０℃ 的冷冻水进一步冷

凝ꎮ 表 １ 给出了反歧化装置工艺计算参数ꎮ 实验所

需设备见表 ２ꎮ

图 ２　 工业实验装置的工艺流程

表 １　 模拟工况

操作参数 Ｔ１ 塔 Ｔ２ 塔

塔压(绝压) ４２０ ｋＰａ １５０ ｋＰａ

塔板数 ６２ ３４

精馏段 ２~３９ ２~１３

反应段 — １４~２１

提馏段 ４０~６１ ２２~３３

ＤＣＳ 进料位置 ４０ ２２

ＳＴＣ 进料位置 — １４

塔底循环料进料位置 — １４

ＤＣＳ 与 ＳＴＣ 进料摩尔比 — １ ∶１

回流比 １５００ ｋｇ / ｈ ５􀆰 ６５

ＳＴＣ 循环量 — １０ ｔ / ｈ

表 ２　 实验装置设备一览表

编号 名称 规格 数量

Ｔ１ 预分离塔 ϕ５００ ｍｍ×３６７５０ ｍｍ １

Ｔ２ 反应塔 ϕ１０００ ｍｍ×２７３５０ ｍｍ １

Ｅ１ Ｔ１ 塔再沸器 ϕ７００ ｍｍ×２０００ ｍｍ １

Ｅ４ Ｔ２ 塔再沸器 ϕ７００ ｍｍ×３０００ ｍｍ １

Ｅ２Ａ Ｔ１ 塔塔顶冷凝器 ϕ６００ ｍｍ×６０００ ｍｍ １

Ｅ２Ｂ Ｔ１ 塔塔顶深冷器 ϕ５００ ｍｍ×３０００ ｍｍ １

Ｅ５Ａ Ｔ２ 塔塔顶冷凝器 ϕ１０００ ｍｍ×６０００ ｍｍ １

Ｅ５Ｂ Ｔ２ 塔塔顶深冷器 ϕ５００ ｍｍ×３０００ ｍｍ １

Ｅ３ Ｔ１ 塔塔底后冷器 ϕ４００ ｍｍ×１５００ ｍｍ １

Ｅ６Ａ Ｔ２ 塔塔底后冷器 ϕ６００ ｍｍ×３０００ ｍｍ １

Ｅ６Ｂ Ｔ２ 塔塔底深冷器 ϕ４００ ｍｍ×１５００ ｍｍ １

Ｖ１ Ｔ１ 塔回流罐 ϕ１２００ ｍｍ×３２００ ｍｍ １

Ｖ２ Ｔ２ 塔回流罐 ϕ１６００ ｍｍ×４２００ ｍｍ １

Ｐ１ＡＢ Ｔ１ 塔回流泵 流量 １􀆰 ５ ｍ３ / ｈꎻ扬程 １７ ｍ(水) ２

Ｐ２ＡＢ Ｔ２ 塔回流泵 流量 ６ ｍ３ / ｈꎻ扬程 １９ ｍ(水) ２

Ｐ３ＡＢ Ｔ２ 塔塔底循环泵 流量 ７ ｍ３ / ｈꎻ扬程 ２２ ｍ(水) ２

１􀆰 ３　 装置的开车

１􀆰 ３􀆰 １　 催化剂预处理

对催化剂的预处理要分成 ２ 步来进行ꎬ第一步

是在制作新型捆扎包前须做一次处理ꎮ 将新鲜树脂

根据需要分多次进行清洗ꎬ去除树脂本身携带的杂

质ꎬ将用高纯水清洗后的树脂用专用的干燥装置进

行干燥ꎬ得到水分含量小于 ５％的干燥树脂ꎬ根据设

计的塔径制成新型捆扎包ꎮ
将制作好的新型捆扎包装填入塔内以后ꎬ还需

要对树脂进行第二步的处理ꎮ 往反应塔内加入大量

甲醇ꎬ通过甲醇溶剂置换出残存在树脂内的水分ꎬ排
出甲醇后往塔内吹热氮气ꎬ直接采出的气体中检测

不出水分就可以停止吹扫ꎬ最后用含氮气和氯化氢

各 ５０％的气体往塔内吹至少 ０􀆰 ５ ｈꎮ 经过第二步的

处理后ꎬ催化剂的含水量降低至完全满足反歧化反

应的使用ꎬ同时也使催化剂活化ꎬ有助于催化效果的

提高ꎮ
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１􀆰 ３􀆰 ２　 Ｔ１ 塔的开车、正常操作及工艺控制

Ｔ１ 塔采用常规精馏塔的开车方案ꎬＴ１ 塔正常

状态下的操作参数如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 Ｔ１ 塔正常操作参数

序号
进料量 /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

塔顶

采出量 /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

釜压 /
ＭＰａ

釜温 /
℃

顶压 /
ＭＰａ

顶温 /
℃

回流量 /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

１ ５６０􀆰 ４ ８７􀆰 ６ ０􀆰 ３４９ ８７􀆰 １０ ０􀆰 ３２ ５１􀆰 ４７ ９６７􀆰 ８

２ ６７３􀆰 ２ ９０􀆰 ０ ０􀆰 ３５１ ８６􀆰 ９１ ０􀆰 ３２ ５１􀆰 ２２ ９９６􀆰 ２

３ ５５６􀆰 ９ ７９􀆰 １ ０􀆰 ３５２ ８１􀆰 ４５ ０􀆰 ３２ ５１􀆰 ０２ ９１７􀆰 ７

４ ７８２􀆰 ５ ９２􀆰 ７ ０􀆰 ３５２ ８７􀆰 ４２ ０􀆰 ３２ ５０􀆰 ７５ １０１９􀆰 ６

５ ４３０􀆰 ２ ５４􀆰 ６ ０􀆰 ３５０ ７８􀆰 ９７ ０􀆰 ３２ ５１􀆰 ０４ ９１１􀆰 ０

６ ６０２􀆰 ０ ９１􀆰 ９ ０􀆰 ３５２ ８９􀆰 ０７ ０􀆰 ３２ ５１􀆰 ３５ ９０３􀆰 ３

Ｔ１ 塔的工艺控制说明:Ｔ１ 塔为预分离塔ꎬ作用

是将 ＤＣＳ 与 ＴＣＳ / ＳＴＣ 分离ꎬ塔顶采出纯的气相

ＤＣＳꎬ塔釜得到 ＴＣＳ 粗产品ꎬ进入回收装置ꎮ 工艺控

制原则是第一控制住塔压ꎬ第二稳定回流量ꎬ第三通

过控制加热量控制灵敏板温度ꎬ稳定建立塔内温度

梯度ꎬ实现组分分离ꎮ 在控制以上参数的同时ꎬ采用

单回路控制进料量、塔顶、塔釜采出量ꎬ保持物料平

衡ꎬ稳定回流罐及塔釜液位ꎮ
１􀆰 ３􀆰 ３　 Ｔ２ 塔的开车、正常操作及工艺控制

Ｔ２ 塔开车需用其中一种的反应物建立起全回

流ꎬ考虑在没有 ＳＴＣ 存在的条件下ꎬ如果用 ＤＣＳ 建

立全回流ꎬＤＣＳ 在反应段将会产生歧化反应ꎬ生成沸

点更低的一氯三氢硅 ＳｉＨ３Ｃｌ 和硅烷 ＳｉＨ４ꎬ塔顶则无

法对其冷凝ꎬ造成塔压的剧增ꎮ 因此采用 ＳＴＣ 进行

全回流比 ＤＣＳ 操作更加稳定ꎮ 现场采集的开车前

期数据如表 ４ 所示ꎮ
在操作的过程中ꎬ可能会出现塔压或者回流量

的稍微波动ꎬ只需要通过微调下液阀等就可将塔调

回稳定状态ꎮ
有了前面建立的稳定状态ꎬ全回流几天后ꎬＤＣＳ

　 　 　 　 　 　 　 表 ４　 开车前期数据

时间
顶压 /
ＭＰａ

顶温 /
℃

釜压 /
ＭＰａ

釜温 /
℃

回流量 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

ＳＴＣ 回流 /

( ｔ􀅰ｈ－１)

７􀆰 ２１ ０􀆰 ０３６ ６３􀆰 ６０ ０􀆰 ０５１ ６９􀆰 ４ ~６􀆰 ５ —

７􀆰 ２１ ０􀆰 ０４２ ６５􀆰 ３０ ０􀆰 ０６５ ７２􀆰 ３ ７􀆰 ８ ~２􀆰 ０

７􀆰 ２４ ０􀆰 ０４７ ６６􀆰 ７０ ０􀆰 ０７１ ７３􀆰 ７ ６􀆰 ７ ~３􀆰 ０

７􀆰 ２５ ０􀆰 ０４９ ６７􀆰 ８２ ０􀆰 ０７４ ７４􀆰 ３ ６􀆰 ８ ~３􀆰 ５

就可以开始通过 Ｓ０７ 管线往塔内进料ꎬ进料也需缓

慢地加大ꎮ ＤＣＳ 进塔后ꎬ塔内开始发生反歧化反应ꎬ
塔顶的 ＴＣＳ 组分也会慢慢增多ꎬ此时塔顶的温度会

下降ꎬ必须控制好塔顶的压力ꎬ使其保持在表压

５０ ｋＰａꎮ 同时塔顶的回流量稳定在 ３ ~ ４ ｔ / ｈꎮ 当塔

顶温度降低到 ５０℃左右时ꎬ塔顶可以开始采出ꎬ保
持 ＤＣＳ 的连续进料ꎬ同时补充 ＳＴＣꎬ当塔釜液位太

高则停止 ＳＴＣ 进料ꎮ
Ｔ２ 塔的工艺控制说明:Ｔ２ 塔为反应精馏塔ꎬ作

用是在催化剂下将 ＤＣＳ 与 ＳＴＣ 通过反歧化反应生

成 ＴＣＳꎬ然后通过精馏对反应物与产物进行分离ꎬ塔
顶采出 ＴＣＳ / ＳＴＣꎬ塔釜物料经过冷却后循环回塔继

续使用ꎮ 工艺控制原则是第一控制住塔压ꎬ第二稳

定回流量ꎬ第三通过控制加热量控制灵敏板温度ꎬ稳
定建立塔内温度梯度ꎬ实现反歧化反应和组分分离ꎮ
在控制以上参数的同时ꎬ采用单回路控制进料量、塔
顶采出量、塔釜采出与循环量ꎬ保持物料平衡ꎬ稳定

回流罐及塔釜液位ꎮ

２　 实验数据及分析

通过不断的调试ꎬ结合 Ｔ２ 塔塔顶产品的分析结

果ꎬ对具体的操作参数进行微调ꎬ最终得到产品中

ＤＣＳ 的含量小于 １％ꎬＴＣＳ 的含量 ~ ９０％ꎬＳＴＣ 的含

量 ~ １０％ꎬ达到了设计要求ꎮ 具体的装置操作参数

见表 ５ꎮ
表 ５　 Ｔ１ 塔正常操作参数

序号 ＳＴＣ / ＤＣＳ / (ｍｏｌ􀅰ｍｏｌ－１) 空速 ＳＶ 回流比 ＤＣＳ 转化率 / ％ 釜压 / ＭＰａ 釜温 / ℃ 顶压 / ＭＰａ 顶温 / ℃

１ １９􀆰 １１ ０􀆰 ０８９ ７􀆰 ８９０ ９９􀆰 １９ ０􀆰 ０７３ ６７􀆰 ８０ ０􀆰 ０５２ ４６􀆰 ９

２ １７􀆰 ０６ ０􀆰 １００ ７􀆰 ７４０ ９９􀆰 １５ ０􀆰 ０７２ ６７􀆰 ８５ ０􀆰 ０５０ ４７􀆰 ３

３ １７􀆰 ５０ ０􀆰 ０９８ ８􀆰 ５１０ ９９􀆰 ６７ ０􀆰 ０７４ ６８􀆰 ００ ０􀆰 ０５３ ４７􀆰 ５

４ １５􀆰 ８５ ０􀆰 １０９ ６􀆰 ７１０ ９８􀆰 ９７ ０􀆰 ０７２ ６７􀆰 ２０ ０􀆰 ０５０ ４７􀆰 ３

５ １６􀆰 ８８ ０􀆰 １０２ ６􀆰 ７５０ ９９􀆰 ０９ ０􀆰 ０７２ ６７􀆰 ４０ ０􀆰 ０５０ ４７􀆰 ６

６ １７􀆰 ５０ ０􀆰 ０９８ ８􀆰 ０１９ ９９􀆰 ３３ ０􀆰 ０７２ ７１􀆰 ６０ ０􀆰 ０４７ ４７􀆰 ０
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　 　 从操作参数表上可以看出ꎬ塔的操作条件具有

稳定性ꎮ 在调试初期ꎬ塔底循环量为 ３ ｔ / ｈꎬＴ２ 塔的

ＤＣＳ 进料量较小ꎬ塔运行十分平稳ꎬ塔顶产品中 ＤＣＳ
的含量很低ꎬ很快就达到设计值要求ꎮ 但是当把

ＤＣＳ 进料量提高到大于 ４００ ｋｇ / ｈ 时ꎬ塔顶压力会升

高ꎬ通过 Ｅ５Ｂ 冷凝下来的液体量增多ꎬ说明塔顶气

相中含有的 ＤＣＳ 量增多ꎬＤＣＳ 转化率偏低ꎮ 这是因

为ꎬＤＣＳ 进料量增加以后ꎬ气体的上升速率增加ꎬ在
喷淋密度保持不变的情况下ꎬ气体通过反应段的停

留时间变短ꎬ造成 ＤＣＳ 无法完全反应ꎬ而随着 ＴＣＳ
进入塔顶冷凝器ꎮ 在随后的操作中ꎬ增加塔顶的循

环量ꎬ塔内的喷淋密度相应提高ꎬ经过一段的调试ꎬ
塔恢复到稳定状态ꎬＥ５Ｂ 的冷凝液明显变少了ꎬ塔压

也能保持稳定ꎮ 对塔顶采出的产品进行检测ꎬ得到

产品中 ＤＣＳ 含量小于 １％ꎬＤＣＳ 转化率大于 ９８％ꎮ

３　 经济效益分析

通过本研究的 ＤＣＳ 和 ＳＴＣ 反歧化装置的应用ꎬ
可以为企业带来巨大的经济效益ꎮ 以二氯二氢硅的

设计处理量 ５００ ｋｇ / ｈ 计算ꎬ则四氯化硅的消耗量为

８５０ ｋｇ / ｈꎬ产品三氯氢硅 １ ３５０ ｋｇ / ｈꎬ年处理时间按

８ ０００ ｈ 计算ꎮ 经过综合核算ꎬ二氯二氢硅处理量为

４ ０００ ｔ / ａꎬ四氯化硅处理量为 ６ ８００ ｔ / ａꎬ转化得到三

氯氢硅为 １０ ８００ ｔ / ａꎮ 以三氯氢硅 １ 万元 / ｔ 计ꎬ年创

造经济效益超过 １ 亿元ꎮ 同时也大大解决了多晶硅

生产中的环保、安全、品质等问题ꎮ

４　 结论

在工业生产现有的精馏塔和配套系统基础上设

计改造了二氯氢硅反歧化反应精馏实验装置ꎬ通过

增设原料预处理精馏塔解决了原料无法满足反应精

馏要求的问题ꎬ同时考虑了催化剂活性的影响因素ꎬ
提出了催化剂的预处理方法ꎮ 基于上述改进方案ꎬ
综合考虑系统节能和催化剂活性及温度对寿命的限

制ꎬ最终确定了装置的操作条件ꎮ
该工艺方案在工业装置上成功运用ꎬ取得了比

较满意的效果ꎬＤＣＳ 的转化率达到了 ９８％以上ꎬ为
企业彻底解决了 ＤＣＳ 富集的问题ꎬ并将 ＤＣＳ 转化成

原料 ＴＣＳꎬ带来可观的收益ꎬ为国内自主的改良西门

子法生产多晶硅装置的技术升级提供了基础ꎮ
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