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Abstract: Methylchlorosilane crude monomer is the 

mixture of several components with a close boiling point, 

which demands high mass purity in subsequent polysiloxane 

polymerization process. Traditionally, seven to ten 

distillation columns are used to separate these 

methylchlorosilane components with huge energy 

consumption. In the field of this research, prevailing 

industrial seven-column scheme was simulated by using 

Aspen plus software. The effect of distillation column 

bottom extraction ratio, reflux ratio, feed stage and top 

pressure on product concentration and heat duty were 

studied systematically for the optimization of operation conditions using the method of double factors sensitivity 

analysis. According to sensitivity analysis, the appropriate operation conditions of Me1 column were as follows, that 

molar bottom extraction rate was 0.92, molar reflux ratio was 130, feed position was at 210th theoretical stage and top 

pressure was 0.18 MPa, respectively. According to energy calculation of seven-column scheme, heavies removal 

column, low removal column and Me1 column took up 96.2% of total heat duty consumption. In order to reduce energy 

consumption, new energy saving scheme was studied and simulated. Thermodynamic analysis showed that pressure 

was a non-significant influencing factor for key components separation of heavies removal column and low removal 

column. So, a more energy-efficient distillation process, double effect distillation, had been studied for two columns to 

achieve heat integration between heavies removal column condenser and low removal column reboiler. The result of 

rigorous simulation showed that the new double effect distillation scheme, comparing to original two-column scheme, 

can reduce total annual cost (TAC) by 39.70%. The thermodynamic analysis of Me1 column showed that relative 

volatility of key binary components was near 1. So the heat pump distillation scheme had been developed to improve 

heat efficiency of Me1 column. The result of rigorous simulation showed that heat pump distillation scheme, comparing 

to original Me1 column scheme, can reduce TAC by 41.42%. 
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甲基氯硅烷精馏流程的模拟与优化 

曾雄伟 1， 彭金鑫 2， 奚桢浩 1,3*， 赵 玲 1,3， 袁渭康 1， 聂长虹 2， 赵晓辉 2 

1. 华东理工大学化学工程联合国家重点实验室，上海 200237 

2. 合盛硅业股份有限公司，浙江 嘉兴 314201 

3. 华东理工大学过程系统工程教育部工程研究中心，上海 200237 

摘  要：采用 Aspen plus 软件对工业七塔精馏过程进行全流程建模与模拟，优化工艺参数，研究了新的精馏节能工艺。对一甲

塔等 7 个精馏塔采用双因素水平的灵敏度分析，考察了塔釜采出率、回流比、进料位置和塔顶压力对产品浓度和热负荷的影响，

确定一甲塔最优的工艺参数：塔釜摩尔采出率为 0.92，摩尔回流比为 130，塔顶压力为 0.18 MPa，总理论板数为 400，在 210 块

理论板位置进料。在此基础上，针对高能耗的脱高塔/脱低塔，模拟研究了双效精馏新工艺，新工艺可节省 39.70%的年总成本；

针对一甲塔模拟研究了热泵精馏新工艺，新工艺可降低 41.42%的年总成本。 

关键词：甲基氯硅烷；Aspen plus；双效精馏；热泵精馏；年总成本 

中图分类号：TQ264.1     文献标识码：A      文章编号：1009606X(2020)01005207 

1  前 言 

有机硅材料广泛应用于电子电器、航空航天、纺织、

建筑等领域，被称为“工业味精”[1]。截止 2017 年年底，

我国有机硅单体规模已经达到单套 15 万吨/年，总产能

达到 296 万吨/年[2]，其中甲基氯硅烷用量占全部有机硅

单体用量的 90%以上。甲基氯硅烷通常采用直接法合 

成[3]，由一氯甲烷和硅粉在流化床反应器中合成粗单体，

其组分包括一甲基三氯硅烷(M1)、二甲基二氯硅烷

(M2)、三甲基一氯硅烷(M3)、一甲基二氯硅烷(MH)、低

沸物(LB，沸点低于 40℃的组分的混合物)、四氯化硅

(SICL4)、高沸物(HB，30 多种沸点高于 70℃的硅烷混

合物)。工业上一般采用 7~10 个精馏塔对甲基氯硅烷进

行分离提纯，其中第 1 个塔一般是脱高塔，其后几个塔

的顺序根据不同的分离序列而有所不同，包括七塔流

程、顺式切割流程、反式切割流程与中切流程等[4]。 

甲基氯硅烷精馏分离能耗很高，一般占到单体工厂

总能耗的 70%[5]，精馏过程节能一直是有机硅行业的热

点问题。杨德明等[6]通过有序搜索法研究粗单体精馏分

离序列，以年总成本为目标函数进行优化，设计了 4 种

新的分离序列并找到总成本最低的流程，使年总能耗成

本降低 2.31%。文献[7,8]在顺式切割十塔流程的基础上，

通过增加 3 个高压塔，设计了并联双效精馏方案，可节

省 20%~40%的能耗，但新增 3 个精馏塔不仅增加了设

备成本，也使精馏操作和控制更困难。针对沸点相近组

分精馏分离能耗过高的问题，Cui 等[9]以甲基环戊烷/环

戊烷、正丁醇/异丁醇等体系为例，分别研究了双效精馏、

热泵精馏和循环精馏的节能方案，模拟和费用估算结果

表明，采用热泵精馏和双效精馏技术，每年总分离成本

可以减少 20%~30%。甲基氯硅烷组分间沸点接近，其中

M1 和 M2 常压下沸点仅相差 3.8℃，目前鲜有针对该

体系采用热泵精馏和双效精馏进行节能优化的研究。 

本工作针对工业甲基氯硅烷七塔精馏流程，采用

Aspen plus 软件进行全流程建模与模拟，对一甲塔等 7

个精馏塔采用双因素水平的灵敏度分析，考察了塔釜采

出率、回流比、进料位置和塔顶压力对产品浓度和热负

荷的影响，优化了精馏塔的工艺参数。在此基础上，针

对脱高塔/脱低塔模拟研究了双效精馏的节能工艺，模拟

研究了一甲塔热泵精馏节能工艺，进行了节能效果评

价。 

2  甲基氯硅烷七塔精馏流程建模 

2.1 流程分析 

工业上对 M1, M2, M3, MH 等组分的设计规定[4]如

表 1 所示，甲基氯硅烷单体进料组成如表 2 所示。 
 

表 1  粗单体分离要求 
Table 1  Separation requirements of crude monomer 

Component Mass fraction requirement 

M2 ≥99.95% 

M3 ≥99.50% 

M1 ≥99.50% 

MH ≥99.50% 
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表 2  粗单体进料数据(取年平均值) 
Table 2  The crude monomer feed data (annual average value) 

Component Normal boiling point/℃ Mass fraction/% 

LB <40.0 0.54 

MH 41.8 4.33 

SICL4 57.6 0.07 

M3 57.9 4.62 

M1 66.4 8.28 

M2 70.2 79.41 

HB >70.0 2.75 

Note: The flow rate of feed stream is 28582 kg/h, the temperature is 25℃, the 
pressure is 0.8 MPa. 

 

图 1 为甲基氯硅烷单体精馏的七塔流程示意图。粗

单体原料首先进入脱高塔，塔釜脱除 HB，塔顶物料进

入脱低塔；脱低塔塔釜物料进入一甲塔，塔顶物料进入

轻分塔；一甲塔塔内实现 M1 与 M2 分离，塔顶采出产

品 M1，塔釜采出产品 M2；轻分塔塔顶脱除 LB，塔釜

物料进入含氢塔；含氢塔塔顶得到 MH 产品，塔釜物料

进入共沸塔；共沸塔塔顶分出 SICL4 与 M3 的共沸物

(AZE，共沸温度 69.2℃，组成为 43.1% M3 和 56.9% 

SiCL4)，塔釜物料进入三甲塔；三甲塔塔顶得到产品M3，

塔釜物料排出系统。 

C1 C2 C3 C4 C5 C6

C7

LB

M1

MH M3

M2

HB

AZE

Feed

M1

 
图 1  甲基氯硅烷的七塔精馏流程 

Fig.1  Methylchlorosilane seven-column distillation scheme 

2.2 七塔流程的模拟 

采用 Aspen plus 软件对七塔流程进行模拟。精馏塔

模拟采用 DSTWU 模块，输入轻重关键组分的回收率，

回流比设定为最小回流比的 1.2 倍，得到分离所需的理

论板数及进料位置，采用 RadFrac 模块严格计算，并通

过双因素灵敏度分析优化全流程的工艺参数。物性方法

的选择对模拟的准确性至关重要，甲基氯硅烷粗单体中

组分众多，相关物性数据少，且液相不分层，模拟时采

用 Soave-Redlich-Kwong (SRK)状态方程作为全局物性

方法[4,10]。而针对 M3 和 SiCL4 的共沸体系的分离，

DECHEMA 手册则推荐使用 Wilson 活度系数方程。 

2.3 双因素水平的灵敏度分析 

以产品浓度和塔釜热负荷为因变量，采用双因素灵

敏度分析，考察了精馏塔回流比和采出率、塔顶压力和

进料位置两组因素对因变量的影响。回流比和塔釜采出

率对 M1 和 M2 产品质量分数的影响如图 2(a)和 2(b)所

示，当塔釜采出率小于 0.86 时，塔顶 M1 质量分数随塔

釜采出率的增加而急剧增加，而塔釜 M2 的质量分数几

乎不变且大于 0.9995，回流比对塔顶 M1 和塔釜 M2 的

质量分数几乎没有影响；当采出率大于 0.86 后，回流比

对 M1 质量分数的影响显著，随采出率增加，M1 的质

量分数逐渐趋于定值，且该定值随回流比增加而急剧增

加，当回流比大于 130 时，塔顶 M1 质量分数大于

0.9950。而此时塔釜 M2 的质量分数随塔釜采出率增加

而迅速降低，且下降的拐点随回流比增加而向右移动。

塔釜采出率为 0.92 时可同时满足塔顶和塔釜产品的设

计要求。塔顶的操作压力和进料位置对塔顶 M1 和塔釜

M2 质量分数的影响如图 2(c)和 2(d)所示，塔顶的操作

压力对塔顶 M1 和塔釜 M2 的质量分数几乎无影响，进

料板级数为 70~310 时，塔顶 M1 和塔釜 M2 的质量分

数不变。进料位置和塔顶压力对于塔釜热负荷的影响如

图 2(e)所示，进料位置对塔釜热负荷几乎无影响，随压

力增加，塔釜的热负荷增加。回流比和塔釜采出率对塔

釜热负荷的影响如图 2(f)所示，塔釜采出率比回流比对

塔热负荷的影响更显著，随塔釜采出率增加，塔釜热负

荷显著降低；而随回流比增加，塔釜热负荷增加。回流

比设为 130，合适的进料位置为 210 块理论板。 

C1. Heavies removal column 
C2. Low removal column 
C3. Lights removal column 
C4. MeH column 
C5. Azeotrope removal column 
C6. Me3 column 
C7. Me1 column 
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图 2  一甲塔双因素的灵敏度分析曲线 

Fig.2  Double factors sensitivity analysis curves of Me1 column 

表 3  甲基氯硅烷七塔精馏流程优化后的模拟结果 
Table 3  Simulation results of seven-column distillation scheme after optimization 

 

综上所述，塔釜采出率是影响一甲塔产品质量的主

要因素，回流比是次要因素。在进行工艺参数优化时，

应先确定塔釜采出率，再确定回流比。对于一甲塔塔釜

热负荷，在满足设计要求的情况下，应尽可能减小回流

比，降低塔顶操作压力。进料位置为最不敏感因素，一

般在精馏塔中间位置进料。 

采用相同的分析方法，对其它 6 个精馏塔进行参数

优化，优化后的七塔精馏工艺参数如表 3 所示。 

Column C1 C2 C3 C4 C5 C6 C7 

Feed/total stage 40/80 110/200 60/120 50/100 50/100 25/50 210/400 
Top pressure/MPa (abs) 0.15 0.19 0.22 0.15 0.15 0.12 0.18 
Molar bottom extraction ratio 0.03 0.89 0.91 0.54 0.96 0.04 0.92 
Molar reflux ratio 6.0 60.0 37.6 3.9 60.0 4.0 130.0 
Reboiler duty/MW 16.58 15.31 0.75 0.46 0.45 0.37 19.67 
Condenser duty/MW 16.36 14.78 0.69 0.41 0.47 0.38 19.39 
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3  七塔精馏流程的节能优化 

表 3 给出了甲基氯硅烷七塔精馏流程的能耗，其中

脱高塔、脱低塔和一甲塔三塔的塔釜热负荷占总能耗的

96.2%，塔顶冷凝负荷占总能耗的 96.3%。提高这 3 个

塔的能效是七塔精馏流程节能降耗的关键，针对 3 个高

能耗的精馏塔，分别模拟研究了双效精馏和热泵精馏节

能新工艺，以降低甲基氯硅烷分离过程的能耗。 

3.1 节能评价指标 

为了评价双效精馏，热泵精馏工艺的节能效果，以

年总成本(Total Annual Cost, TAC)作为评价指标。采用

Guthrie 的费用关系式[11]计算总设备成本[IC，包括塔体

Cost(S)、填料 Cost(T)、压缩机 Cost(C)和换热器 Cost(H)

的成本]，计算公式如下： 

 1.066 0.802
c r

M&S
Cost(S)= 101.9 2.18+

280
D H F E

 
 
 

      (1) 

2

B

π
Cost( )

4

D
T HC                (2) 

0.82
c r

M&S
Cost( ) 517.5(0.746 )

280
C P F E

   
 

        (3) 

0.65
c r

M&S
Cost( ) 101.3

280
H A F E

   
 

          (4) 

IC Cost( )+Cost( )+Cost( )+Cost( )S T C H       (5) 

式中，M&S 即 Marshall & Swift 指数，取 1400[12]，H为

塔高(m)，CB 为填料的单价(¥/m3)，D为塔直径(m)，P为

压缩机功耗(kW)，A为换热面积(m2)，Fc为校正因子，

Er为美元对人民币汇率，取 6.72。操作费用(OP)包括蒸

汽成本 Cost(steam)，冷却水成本 Cost(cool)及压缩机的

用电成本 Cost(elec)。根据工厂数据，脱高塔压力为 1.05 

MPa，185℃的中压蒸汽，脱低塔和一甲塔压力为 0.58 

MPa，165℃的低压蒸汽；冷却水进口温度为 25℃，出

口温度为 30℃；压缩机采用电机驱动。QR 为蒸

汽用量 ( t /h)， CS为蒸汽单价，按 220 ¥/t 计算；QC为

冷凝水用量( t /h)， CW为冷却水单价，按 0.4 ¥/t 计算；

QE为用电量(kW)，CE为电单价，按照 0.8 ¥/(kWh)计算。

投资回收年限(period)为 3 年，一年稳定运行 8000 h。 

S RCost(steam) 8000C Q             (6) 

W CCost(cool) 8000C Q              (7) 

E ECost(elec) 8000C Q               (8) 

OP=Cost(steam)+Cost(cool)+Cost(elec)       (9) 

IC
TAC=OP+

period
               (10) 

3.2 脱高塔与脱低塔的双效精馏节能方案 

脱高塔关键组分 M2 与 HB 常压下的沸点相差

65℃，平均相对挥发度为 1.78。M2 和 HB 在 0.15 和

0.40 MPa 压力下的气液相平衡曲线如图 3(a)所示，变化

很小；脱低塔关键组分 M3 和 M1 在 0.12 和 0.19 MPa

压力下的气液相平衡曲线如图 3(b)所示，两条曲线几乎

重合。表明在上述压力范围内，压力变化对脱高塔与脱

低塔分离的影响不显著。 
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图 3 不同压力下 M2HB 和 M3M1 的相平衡曲线 

Fig.3  Vapor liquid equilibrium curves of M2HB and M3M1 under different pressures 

Kiss 等[13]提出了简单选择多组分精馏节能方法的

标准，当塔内轻重关键组分沸点相差大于 20℃，塔内

压力高于常压且相对挥发度大于 1.15 时，可以采用多效

精馏。基于热力学分析，对脱高塔和脱低塔模拟研究了

双效精馏节能工艺，结果如图 4 所示。由于工厂中的脱

高塔塔釜使用的是压力 1.05 MPa、温度 185.0℃的蒸汽

加热，考虑到当塔顶压力为 0.40 MPa 时，塔釜温度为

187.0℃，所以将塔顶压力适当降低到 0.32 MPa，此时

脱高塔塔釜温度为 176.2 ℃ ，而塔顶蒸汽的温度为

107.5℃；同时将脱低塔塔顶压力从 0.19 MPa 降至 0.12 

MPa，此时脱低塔塔釜的温度为 78.7℃，使脱高塔塔顶

蒸汽能够通过换热器加热脱低塔釜液，实现脱高塔和脱
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低塔的热集成。采用 Aspen plus 软件对双效流程进行严

格计算，得到脱高塔再沸器 QR1(heavy removal column 

reboiler) 的热负荷为 17.13 MW ，脱高塔冷凝器

QC1(heavy removal column condenser)的冷负荷为 1.60 

MW，脱低塔冷凝器 QC2(low removal column condenser)

冷负荷为 12.13 MW，脱低塔再沸器 QR2(low removal 

column reboiler)热负荷为 7.12 MW。与原流程相比，利

用脱高塔塔顶蒸汽加热脱低塔塔底再沸液，在节省脱低

塔塔釜蒸汽的同时，也显著降低脱高塔塔顶的冷凝负

荷，达到很好的节能效果。双效流程与原脱高塔、脱低

塔能耗的计算结果如表 4 所示，按式(1)~(10)计算双效

流程与原脱高塔/脱低塔流程的 TAC，计算得到双效流

程的 TAC 为 3.69107 ¥/a，原脱高塔与脱低塔两塔的

TAC 为 6.12107 ¥/a，采用双效精馏的 TAC 能够降低

39.70%。 

 

图 4  脱高塔和脱低塔的双效精馏流程示意图 
Fig.4  Heavies removal column and low removal column double 

effect distillation scheme 

表 4  双效精馏流程与原双塔流程的能耗计算结果 
Table 4  Original two-column scheme distillation and double 

effect scheme distillation annual cost calculation result 
Scheme Original two-column scheme Double effect scheme

Condenser duty/MW 31.14 13.73 
Reboiler duty/MW 31.89 17.13 

 

3.3 一甲塔的热泵辅助精馏节能方案 

一甲塔关键组分 M1 和 M2 的温度气液相平衡曲

线如图 5 所示，在 0.18 MPa 压力下 M1 与 M2 的沸点相

差只有 4.4℃，相对挥发度接近 1。若采用普通精馏，塔

釜需消耗大量蒸汽，可以采用热泵辅助精馏技术进行节

能优化[14]。 

一甲塔的热泵精馏流程如图 6 所示，一甲塔塔顶蒸

汽经压缩机 WC 后(压缩比为 2.1)，出口蒸汽压力为 0.38  
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图 5  0.18 MPa 压力下 M1M2 的温度气液相平衡曲线 
Fig.5  Vapor liquid equilibrium curve between 

 M2 and M1 at 0.18 MPa 

MPa，温度 115.4 ℃ ；通过一甲塔再沸器 QR3(Me1 

column reboiler)与塔釜再沸液换热，再经补加换热器

QR4(additional heat exchanger)，将塔釜再沸液加热成饱

和蒸汽；换热后的高压蒸汽再经过膨胀阀变为 0.18 MPa

的低压乏汽，最后再经过一甲塔冷凝器 QC3(Me1 

column condenser)，温度降至 43.0℃。Aspen plus 模拟

时，压缩机采用 ASME 多变模型进行计算，多变效率设

为 0.77，机械效率设为 0.95[15]，计算得到压缩机功耗为

1.28 MW，塔釜再沸器 QR3 换热量为 11.25 MW，而补

加换热器 QR4 的换热量为 5.03 MW。热泵流程的 TAC

为 2.73107 ¥/a，原一甲塔的 TAC 为 4.66107 ¥/a，采用

热泵精馏使得 TAC 降低 41.42%。 

 
图 6  一甲塔塔釜蒸汽再加热式热泵精馏流程图 
Fig.6  Me1 column heat pump distillation scheme 

4  结 论 

针对工业甲基氯硅烷的七塔精馏流程，用 Aspen 

plus 软件对整个工艺进行稳态模拟，采用双因素水平的

灵敏度分析，得到优化的精馏塔工艺参数，得到如下结
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论： 

(1) 脱高塔、脱低塔和一甲塔三塔的塔釜热负荷占

总能耗的 96.2%，冷凝负荷占总能耗的 96.3%，提高这

三个塔的能效是七塔流程节能优化的关键。 

(2) 根据脱高塔与脱低塔的热力学分析，压力对这

两个塔的分离影响很小，适合采用双效精馏的节能技

术，充分利用脱高塔塔顶蒸汽的冷凝潜热，可使两塔的

年总成本(TAC)降低 39.70%。 

(3) 一甲塔塔顶和塔釜温差小，关键组分相对挥发

度接近 1，适合采用热泵辅助精馏技术，通过压缩机做

功提高塔顶蒸汽的能量品味，使得一甲塔的 TAC 降低

41.42%。 

(4) 在稳态模型的基础上，进行能耗和热力学分析，

确定了七塔流程节能优化的新策略：脱高塔与脱低塔采

用双效精馏节能方案，其中脱高塔塔顶压力设定为 0.32 

MPa，脱低塔顶压力为 0.12 MPa；一甲塔采用热泵精馏

节能方案，其中压缩比设定为 2.1，压缩机的多变效率

设为 0.77，机械效率设为 0.95。 
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