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摘要：根据 犕犗犆犞犇过程薄膜生长的基本要求，总结出各种 犕犗犆犞犇反应器普遍适用的最佳输运过程的５个条件，即均

匀浓度边界层、均匀速度边界层、均匀温度边界层、分隔进口但反应前混合均匀、以及迅速排出尾气不再发生混合．对照最

佳输运过程条件，分别对水平式、行星式、垂直喷淋式、高速转盘式反应器进行了分析和讨论．水平式反应器的主要问题是

反应物的沿程损耗、热对流涡旋以及侧壁效应，造成基片沿横向和纵向的厚度和浓度不均，因此只适合实验室应用．垂直式

反应器通过高速旋转或近距离喷射，可以均匀分配反应物浓度，并抑制热对流涡旋．其主要困难是反应后的尾气不能及时

排出，从而仍存在径向浓度不均，造成基片沿径向的厚度和浓度的波动．商用的垂直式反应器还面临托盘直径进一步扩大

的难度．文章为 犕犗犆犞犇反应器的控制和设计提供了重要的参考依据．
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１　引言

金属有机化学气相沉积（犕犗犆犞犇）是制备化合物

半导体光电器件，包括蓝光 犔犈犇、大功率激光器以及

犌犪犃狊太阳电池等的关键工艺
［１～３］．在 犕犗犆犞犇 过程

中，反应气体从气源被引入反应腔，利用加热、光照等引

发化学反应，从而在基片上生长单晶或多晶薄膜．

犕犗犆犞犇的输运过程是指反应器中的热量、质量和动量

的传输，即传热、传质和流体流动．由于薄膜生长所需的

反应前体必须依靠气体“输运”到达生长表面，因此了解

并控制 犕犗犆犞犇反应器的输运过程，对于获得满足器

件要求的薄膜质量和生长速率至关重要．

经过科研人员３０多年不懈的努力，对于 犕犗犆犞犇

反应器内部的输运过程已经有了初步的了解［３～８］，

犕犗犆犞犇反应器的设计也从单纯依靠经验积累变成在

理论指导下的计算机仿真设计．但是迄今为止，关于

犕犗犆犞犇反应器的输运现象和过程控制，基本上分隔和

局限在不同的反应器类型，有必要对各种类型反应器的

输运过程进行综合分析和对比，由此提出统一的

犕犗犆犞犇 反应器的输运过程的优化条件，从而为

犕犗犆犞犇反应器的设计提供参考依据和指导．

本文首先根据薄膜生长的基本要求，总结出

犕犗犆犞犇反应器应满足的几条最佳输运过程条件．然后

针对传统的水平式和垂直式、以及近年来被业界广泛采

用的行星式、垂直喷淋式和高速旋转式反应器，逐一进

行分析和讨论，对比各种反应器的优劣，验证其是否满

足最佳输运过程条件，并从中寻找反应器设计的规律．

在讨论中也介绍了作者近年来在行星式三重流反应器

和反向流动垂直喷淋式反应器方面的研究．最后在上述

讨论的基础上，将目前广泛应用的４种反应器列表，对

它们是否满足最佳输运过程条件进行了概括．在讨论各

种反应器的输运过程时，引用的资料分别来自计算机模

拟、流场可视化实验以及与实际薄膜沉积结果的对比．

２　犕犗犆犞犇反应器的最佳输运过程条件

根据主气流相对于基片的流动方向，可以把

犕犗犆犞犇反应器分为两大类：主气流平行于基片方向的

水平式反应器（大多数 犕犗犆犞犇中的基片都是水平放

置）和主气流垂直于基片方向的垂直式反应器．图１示

出常用的４种 犕犗犆犞犇反应器类型，其中行星式反应

器可看作水平式反应器的改进形式．

无论是何种反应器，犕犗犆犞犇薄膜沉积过程都包含

以下步骤（见图２）：

（１）载气携带着反应物从反应器进口流向反应器出

口，此主气流流动受到温差、流道扩张、基片旋转等引起

的二次流的强烈影响；（２）主气流在基片上方形成平行

于基片的３种边界层（流速、温度和反应物浓度明显变

化的３个薄层），在边界层内，反应物被加热，发生热解、

置换等气相化学反应，生成反应中间物；（３）反应物或反

应中间物通过对流和浓度扩散，穿过边界层到达基片表

面；（４）反应物在基片表面吸附，再通过表面扩散、结合

入晶格等表面反应步骤完成薄膜沉积；（５）反应物和反
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图１　常用的４种 犕犗犆犞犇反应器类型　（犪）水平式；（犫）垂直式（犚犇犚）；（犮）行星式；（犱）垂直喷淋式

犉犻犵．１　犛犮犺犲犿犪狋犻犮狅犳犳狅狌狉狋狔狆犲狊狅犳犕犗犆犞犇狉犲犪犮狋狅狉狊　（犪）犎狅狉犻狕狅狀狋犪犾；（犫）犞犲狉狋犻犮犪犾（犚犇犚）；（犮）犘犾犪狀犲狋犪狉狔；（犱）犛犺狅狑犲狉犺犲犪犱

图２　犕犗犆犞犇从气体输运到薄膜生长的主要步骤示意图

犉犻犵．２　犕犪犻狀狊狋犲狆狊犳狉狅犿犵犪狊狋狉犪狀狊狆狅狉狋狋狅犳犻犾犿犵狉狅狑狋犺犻狀犕犗犆犞犇狆狉狅犮犲狊狊

５６１１
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应副产物（尾气）在表面解吸（脱附）；（６）解吸后的反应

副产物再通过对流和浓度扩散，回到主气流，最终被带

到反应室外．

在 犕犗犆犞犇过程中，表面化学反应速率通常远大

于反应物的输运（对流和扩散）速率，因此薄膜的生长速

率取决于分子量最大的反应物输运到表面的速率（例如

在犌犪犖生长中，生长速率取决于犜犕犌犪的输运速率）；

另一方面，薄膜生长的组分和厚度主要取决于基片上方

的反应物浓度分布和温度分布．即无论薄膜生长的速率

还是质量，都强烈地受气体输运过程的影响，因此称生

长为输运过程控制．在讨论输运过程时，我们主要关注

边界层内的对流和扩散，因为气体的各种物理和化学变

化都主要发生在这一薄层内（实际为３个厚度相近的薄

层）．边界层是流动的而非滞止的，边界层内同时发生着

宏观对流和微观的分子扩散、热量扩散和动量扩散．

根据薄膜生长所需的组分均匀、厚度均匀、缺陷少、

生长速率高等要求，可总结出以下５条 犕犗犆犞犇反应

器的最佳输运过程条件：

（１）必须在基片上方提供一个厚度薄而均匀的反应

物浓度边界层，使足够量的反应粒子能够通过扩散源源

不断地到达基片表面各点．因为在生长过程中，只有输

运到基片各部位的反应粒子及掺杂粒子速率都相等时，

才能满足薄膜的组分和厚度均匀性的要求．边界层厚度

薄，则浓度梯度大，从而加快扩散速率．

（２）由于反应物浓度边界层强烈地受气体流动的影

响，因此基片上方还需要维持一个厚度薄而均匀的速度

边界层．速度边界层的流场应保持为均匀平行层流，避

免任何波动、湍流和对流涡旋．

（３）由于气体的流速和浓度还与气体温度有关，因

此还必须在基片上方提供一个厚度薄而均匀的温度边

界层（对于气体来说，３种边界层厚度相互关联而且近

似相等），温度场应以大的温度梯度递减．基片及其紧邻

上方的高温区是气相和表面化学反应发生的基本条件，

而上壁保持低温可以避免在其上发生寄生反应；大的温

度梯度还可产生热泳力，从而排斥大分子量的杂质粒

子．

（４）反应后的尾气应尽快离开生长区，避免与反应

气体再混合，从而产生有害的寄生反应．为此应减少气

体的驻留时间，并消除回流涡旋．加大流速显然可以减

少驻留时间并抑制涡旋，但却造成宝贵的源气体浪费，

流速过大还将引起湍流．另一方法是降低压强，但该方

法受到反应物平衡压强的限制．在 犕犗犆犞犇反应器中，

压强通常大于１０４犘犪．

（５）为避免反应物预沉积，不同的反应气体应采用

分隔进口，而分隔进口的反应气体到达基片上方后应充

分混合，以有利于气相和表面化学反应的发生．

除了上面提到的对输运过程的５条要求外，现代的

犕犗犆犞犇反应器
［３］还要求加热的基片表面温差极小（温

差约±１℃）、加热系统热惯性小、气体可瞬时切换（阀门

切换时间约０１狊，气体切换阀门应尽可能靠近反应器进

口）、反应器内流动的死区最小化、低的反应气体消耗、

生长过程具备高可重复性、一次可生长多片等．显然，

犕犗犆犞犇反应器是一种多学科交叉、技术密集型的高科

技产品．

３　水平式反应器中的输运现象

水平式反应器是应用最早、使用最广泛的犆犞犇反

应器类型［４～８］．在这种反应器中（见图１（犪）），进口和出

口分别位于水平管道的两端，反应气体从基片的一端流

向另一端．其主要特点是结构简单、操作方便．但水平式

反应器存在几个重要的缺陷：

（１）由于气体从基片一端流向另一端，反应气体在

基片沉积而不断消耗．沿着流动的路径，反应物浓度逐

渐降低，生成物浓度逐渐升高．因此水平式反应器很难

产生薄而均匀的浓度边界层，存在着严重的反应物消

耗，造成基片前缘的组分和厚度均高于后缘．

（２）由于气流在水平流动的过程中逐渐从底部加

热，因此水平式反应器存在严重的热对流涡旋．最常见

的热对流涡胞有两类（见图３）：一类是纵向对称涡胞

（见图３（犪）和（犫）），一双对称涡胞的两个旋转轴均沿着

流动方向，它们发生在 犚犲数较大时．另一类是横向涡

胞（见图３（犮）），即涡胞的旋转轴位于与流动垂直的水平

方向，它发生在 犚犲数较小时．两种热对流涡胞都将造

成基片上方浓度场的波动，影响薄膜生长组分和厚度的

均匀性．热对流涡胞还将增加气体驻留时间，产生流动

死区，造成寄生反应．

（３）水平式反应器的两侧壁产生两个侧向边界层，

影响流动的均匀性，侧壁上还容易发生寄生反应或凝结

沉积．

由于上述缺陷，水平式反应器难以满足前面总结的

反应器最佳输运过程的前４项条件，即基片上方存在均

匀分层的浓度场、流场、温场，以及反应尾气尽快离开生

长区、避免与反应气体再混合．为解决水平式反应器中

薄膜生长存在的问题，通常采用下列改进方法［４～８］：

（１）加大气体流速，利用强迫对流抑制浮力对流，同

时获得薄的边界层．该方法尽管简单有效，但增大流速

意味着增大流量，因而耗费了宝贵的源气体．

（２）使基片后缘以一定的角度抬高放置，或将反应

器的顶部设计成向下游方向倾斜．二种方法都使流道高

度逐渐减小，从而使流动在基片上方逐渐加速，使边界

层逐渐变厚的趋势减缓，并保持了更多的新鲜反应物流

向下游．但这种方法要求严格的基片倾斜角度和流速的

配合，并且只能部分地补偿反应物浓度的消耗．

（３）使基片旋转，通过旋转引发剪切流来抵消浮力

对流，同时使基片周向各点轮流接受同样的反应气体浓

度供给．但旋转只能获得沿基片圆周方向的均匀生长，

从基片中心到边缘仍存在沿径向的不均匀生长．此外，

由基片旋转引发的剪切流将在基片两翼边缘分别与主

流动叠加或抵消，造成基片上方两翼的流动非均匀．

对于最后一个输运过程条件，即不同反应物到达基

片上方后应混合均匀，水平式反应器通过在进口端和反

６６１１
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图３　水平式反应器中的热对流涡胞（以犌犪（犆犎３）３ 和犃狊犎３ 生长 犌犪犃狊

为例）　（犪）绝热侧壁；（犫）冷侧壁（３００犓）；（犮）横向对流涡胞．其中（犻）为纵

向旋涡示意图；（犻犻）为反应器纵深５０犿犿处的纵向旋涡

犉犻犵．３　犆狅狀狏犲犮狋犻狅狀狉狅犾犾狊狅犫狊犲狉狏犲犱犻狀犺狅狉犻狕狅狀狋犪犾狉犲犪犮狋狅狉狊犪狀犱狋犺犲

犲犳犳犲犮狋狅犳狋犺犲犳犾狅狑狅狀犱犲狆狅狊犻狋犻狅狀狌狀犻犳狅狉犿犻狋狔　（犪）犔狅狀犵犻狋狌犱犻狀犪犾

犮狅狀狏犲犮狋犻狅狀狉狅犾犾犻狀犪狉犲犪犮狋狅狉狑犻狋犺犻狀狊狌犾犪狋犲犱狊犻犱犲狑犪犾犾；（犫）犔狅狀犵犻

狋狌犱犻狀犪犾犮狅狀狏犲犮狋犻狅狀狉狅犾犾犻狀犪狉犲犪犮狋狅狉狑犻狋犺犮狅狅犾犲犱狊犻犱犲狑犪犾犾；（犮）

犜狉犪狀狊狏犲狉狊犲犮狅狀狏犲犮狋犻狅狀狉狅犾犾
［４，５］

应室之间连接混合管的方法，容易实现这一条件．但混

合管（通常采用锥形管，长度１犿以上）往往使水平式反

应器长度过长．

由于水平式反应器存在的上述问题，显然这种反应

器难以生长高质量的薄膜，也不能同时沉积多片晶片，

故通常只用于实验室，不适合规模化工业生产．

４　行星式反应器中的输运现象

行星式反应器的原理最早由法国的犉狉犻犼犾犻狀犽
［９］提

出，德国犃犐犡犜犚犗犖公司将其产业化
［１０，１１］．这种反应器

属于水平式反应器的改进形式（见图１（犮）），它采用垂直

多重进口、径向流动、托盘公转、基片自转等措施，一次

可沉积多达几十个晶片，并有较均匀的薄膜生长．其主

要特点如下：

图４　三重进口行星式 犕犗犆犞犇反应器的形状优化对流场的影响　（犪）

～（犱）上壁稍有倾斜；（犲）～（犺）上壁水平　从上至下，反应器形状得到优

化，上涡旋被完全抑制［１３］．

犉犻犵．４　犈犳犳犲犮狋狅犳狉犲犪犮狋狅狉狊犺犪狆犲狊狅狀犳犾狅狑狆犪狋狋犲狉狀狊　（犪）～（犱）犪狉犲

犳狅狉犮犲犻犾犻狀犵狊狊犾犻犵犺狋犾狔狋犻犾狋犲犱，犪狀犱（犲）～（犺）犪狉犲犳狅狉犺狅狉犻狕狅狀狋犪犾犮犲犻犾

犻狀犵狊．犅狔狅狆狋犻犿犻狕犻狀犵狋犺犲狉犲犪犮狋狅狉狊犺犪狆犲狊犵狉犪犱狌犪犾犾狔犳狉狅犿狋犺犲狋狅狆狋狅

狋犺犲犫狅狋狋狅犿，狋犺犲狌狆狆犲狉犮狅狀狏犲犮狋犻狅狀狉狅犾犾狊犪狉犲犱犲狆狉犲狊狊犲犱犪狀犱犳犻狀犪犾犾狔

犱犻狊犪狆狆犲犪狉
［１３］．

（１）它可以看作是将水平反应器的两侧壁绕位于进

口端附近的圆心同时向外旋转，形成一环形区域而成，

从而等于取消了两个侧壁，原来单方向的水平流动演变

成由中心向外圆的放射状径向流动．侧壁引起的流动滞

止和寄生反应也随之消除．

（２）通过托盘的公转，使沿周向放置的多个基片获

得同样条件的来流（同样的速度、温度、浓度分布），即建

立了沿托盘周向的均匀性，并且使不同的反应气体很快

混合，缩短了混合长度．

（３）通过基片的自转，获得沿基片周向的均匀浓度

混合．

（４）通过靠得很近的上下壁面，抑制对流涡旋，获得

平滑层流．

（５）多重分隔进口法有效避免了反应粒子提前混合

发生气相反应．

研究发现［１２～１５］，行星式反应器同样存在着两种类

型的涡旋———由自然对流引起的涡旋和由流道截面突

变引起的涡旋．自然对流引起的涡旋可通过降低压强，

降低反应腔的高度，减小上下壁面的温差来削弱；而由

流道扩张引起的涡旋，可通过对反应器形状和尺寸进行

优化来削弱或消除．在优化过程中，应尽量使反应腔和

导流管的轮廓线与流动的主气流方向平行（见图４）．模

拟显示，在各种影响热对流涡旋的几何参数中，反应腔

的高度以及反应腔和导流管的形状影响最大，而反应腔

的直径影响较小．

由于行星式反应器的结构介于传统的水平式和垂

直式反应器之间，因此它具有和上述两种反应器不同的

７６１１



半　导　体　学　报 第２９卷

图５　托盘旋转对三重进口行星式 犕犗犆犞犇反应器中的流场（左侧）和温

场（右侧）的影响　（犪）无旋转；（犫）转速１００狉／犿犻狀；（犮）转速３００狉／犿犻狀；

（犱）转速５００狉／犿犻狀［１３］

犉犻犵．５　犈犳犳犲犮狋狅犳狊狌狊犮犲狆狋狅狉狉狅狋犪狋犻狅狀狅狀犳犾狅狑 （犾犲犳狋犳犻犵狌狉犲）犪狀犱

狋犲犿狆犲狉犪狋狌狉犲（狉犻犵犺狋犳犻犵狌狉犲）犳犻犲犾犱狊犳狅狉犪狀狅狆狋犻犿犻狕犲犱狉犲犪犮狋狅狉　（犪）

犖狅狉狅狋犪狋犻狅狀；（犫）１００狉／犿犻狀；（犮）３００狉／犿犻狀；（犱）５００狉／犿犻狀
［１３］

输运特点［１３］．例如对于传统的垂直式反应器，衬底的高

速旋转可以产生更加均匀的边界层；而对于行星式反应

器，衬底旋转虽然可以使温度梯度增大，温场均匀，但是

当速度稍大（见图５（犮），（犱）），衬底上方即出现从外缘

向内部扩张的涡旋，不利于均匀生长．又例如对于传统

的双层流水平式反应器，增大上层的流量通常可以抑制

对流涡旋，使流场更均匀．而对于三重进口行星式反应

器，增大内层和外层的流量均对涡旋产生促进作用，只

有增大中层流量才能抑制对流涡旋．

５　垂直式反应器中的输运现象

垂直式反应器是应用最早的反应器之一［３～７］．在垂

直式反应器中（见图１（犫），（犱）），气体从基片的上方进

入反应器，在基片的阻挡下折转９０°横穿基片，从反应器

侧面或底部排出．垂直式反应器有两大特点：一是可以

利用射流冲击在基片上方产生滞止流（狊狋犪犵狀犪狋犻狅狀

犳犾狅狑）；二是可以利用基片旋转产生一种吸引上方气体

的泵效应（狏狅狀犓犪狉犿犪狀狆狌犿狆）．二者都可以产生二维轴

对称流动，抑制热对流涡旋，特别是在基片上方形成较

均匀的速度、温度和浓度边界层．因此垂直式反应器比

水平式反应器可获得更好的薄膜沉积．

当射流垂直打到平板上时，即产生所谓滞止流．滞

止流的一个重要特性是［１６，１７］，基片上方各点的垂直速度

分量仅是垂直距离的函数，与径向距离无关；而流动折

转后水平速度构成的边界层厚度也与基片径向尺寸无

关．于是利用这一特性可以在基片上方构造均匀的速

度、温度和浓度边界层．但滞止流只发生在滞止点附近

图６　垂直反应器的旋转泵效应　对于等温流体和无限大平板，狏狉＝

犳（狕），狏狕＝犳（狕），狏θ＝犳（狉，狕）
［１６］

犉犻犵．６　犞狅狀犓犪狉犿犪狀狆狌犿狆犲犳犳犲犮狋　犉狅狉犻狊狅狋犺犲狉犿犪犾犪狀犱犻狀犳犻狀犻狋犲

狆犾犪狋犲，狏狉＝犳（狕），狏狕＝犳（狕），狏θ＝犳（狉，狕）
［１６］

小范围内，欲扩大滞止流的范围，必须加大流量并使射

流喷口更靠近基片．

基片高速旋转产生的泵效应（见图６）
［１６，１７］，是流体

的粘性力和旋转产生的离心力联合作用的结果．在流体

粘性力的作用下，靠近基片表面的一层气体随同托盘一

起转动，在离心力的作用下，气体不断地沿径向被抛向

基片的边缘．与此同时，基片上方的气体沿轴向流入基

片表面以补充失去的气体．对于等温流体和无限大平板

的情况，基片上方的垂直速度分量狏狕 仅是距离基片的

垂直距离狕和平板角速度Ω 的函数，与基片径向尺寸狉

无关．而由平板表面向流体内部延伸的粘性作用区即速

度边界层，其厚度δ也与基片径向尺寸狉无关，仅是平

板角速度Ω的函数，即δ＝５５
ν

槡Ω，ν为流体的动量扩
散系数．因此这种泵效应和滞止流的效应类似，可以在

基片上方形成与半径无关的均匀来流速度和边界层厚

度，从而使基片上方产生均匀的流场、温场和浓度场（温

度边界层和浓度边界层的厚度分别与速度边界层厚度δ

成正比关系），基片各点得到均匀的粒子浓度供给．

垂直式反应器通过滞止流和旋转泵效应可以获得

二维轴对称流，得到与半径无关的均匀的边界层，但这

只是对无限大平板和等温流动而言．由于实际的转盘为

有限尺寸，在大的温度梯度、进口扩张、大转速等影响

下，轴对称流动经常遭到破坏，使理想的二维轴对称流

变为复杂的三维流，从而不能获得均匀沉积［１７～１９］．实际

的垂直反应器通常存在着４种流动的相互作用：温差引

起的浮力对流涡旋、流道扩张或流动转折引起的对流涡

旋、进口强迫对流以及旋转引起的强迫对流．前两种为

有害的流动，后两种则通常被利用来抑制前两种．

垂直式反应器的输运过程通常存在下列问题：

（１）由于冷气体从加热的基片上方喷入，因而基片

上方存在不稳定的密度梯度，极易产生热对流涡旋，迭

加在主流动上形成二次涡旋；（２）除了温差引起的热对

流涡旋，由于气流进口截面的突然扩张也将引起回流涡
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旋．这两种二次涡旋都应该极力避免；（３）基片旋转可产

生均匀的边界层，还可使基片上方的气体浓度得到混

合，但转速分别超过某个临界值后，将引发侧壁涡旋甚

至湍流；（４）对不同的反应气体，垂直反应器同样可以分

隔进口．但与水平反应器相比，垂直反应器从进口端到

生长区，距离一般很短（约１～１０犮犿，对比水平反应器的

混合区长度约１犿），因此获得均匀混合较困难，需要更

复杂的进口端设计；（５）由于从反应器中心进入的反应

气体必须流到托盘边缘后才能排出（对比水平式反应

器，气体从一端流到另一端后排出），导致反应物浓度从

中心到边缘总是存在差异，即基片上方的浓度分布本质

上仍是不均匀的；（６）传统的垂直反应器只适合一次生

长单片，垂直喷淋式和高速转盘式反应器尽管可以生长

多片，但随着托盘面积进一步扩大，容易产生流动失稳，

使原来的二维轴对称流变为复杂的三维流．

垂直反应器的改进方法与水平式类似，包括降低压

强（例如使反应室压强小于１０４犘犪）、减少流道突扩、使

反应室外壁和内部的导流管顺流线方向、缩小进口喷嘴

与基片的距离、加大托盘旋转等．

６　垂直喷淋式与高速转盘式反应器

为了消除垂直反应器存在的对流涡胞、在基片上方

产生均匀浓度、减少气体的驻留时间、以及获得均匀混

合，传统的垂直反应器演变成两种现代类型：垂直喷淋

式（犛犺狅狑犲狉犺犲犪犱）反应器和高速转盘式（犚犇犚）反应器，

这两种反应器的商用类型目前分别由德国 犃犐犡犜犚犗犖

公司和美国犞犈犈犆犗公司生产．

６．１　垂直喷淋式

垂直喷淋式（见图１（犱））的主要特点是采用喷淋头

和近距离喷口［２０～２２］，即利用大量密布的微小喷口（喷口

直径为０．５犿犿量级）将反应气体从很近的距离内喷向

基片．喷淋头将反应气体均匀分配到基片上方，从而使

到达基片上方（边界层之外）各点的反应气体浓度基本

相同．反应气体再通过浓度扩散，穿过边界层到达基片

表面．由于喷口与基片距离很近（为１犮犿量级），缩小的

间距能够抑制对流涡旋，减少气体的驻留时间，并且能

更有效地利用反应气体．每个小喷口下方产生一个滞止

流，从而使托盘面积可以放大，以利于多片生长．由于均

匀的边界层是靠各喷口下方的滞止流来实现的，因此托

盘只需缓慢旋转（每分钟大约几十转），起气体温度和浓

度的周向混合作用．这种反应器一次可以沉积多个晶

片，得到高质量的薄膜生长．垂直喷淋式反应器存在以

下问题：

（１）由于从基片正上方喷入的所有反应气体都必须

流到托盘边缘，再由排布在反应器侧面或下部的出口排

出，在托盘中心处喷入的反应气体和在托盘边缘处喷入

的反应气体流经的距离明显不同．由于中心处的生成物

尾气不能及时排出，因此，这种反应器的浓度分布本质

上仍是不均匀的．

图７　反向流动垂直喷淋式 犕犗犆犞犇反应器原理图
［２３］

犉犻犵．７　犛犮犺犲犿犪狋犻犮狅犳犪狀犻狀狏犲狉狊犲犳犾狅狑狊犺狅狑犲狉犺犲犪犱犕犗犞犘犈狉犲犪犮

狋狅狉犱犲狊犻犵狀
［２３］

（２）亚毫米量级的喷孔容易被寄生反应堵塞，清洗

困难．而１犮犿左右的喷口与基片的距离对于上壁（喷淋

头）提出很高的冷却要求．

（３）喷淋头的制造工艺过于精密和复杂，造价高．

左然和徐谦［２３］提出一种垂直喷淋式 犕犗犆犞犇反应

器的改进形式，即将反应器的出口和进口同时置于托盘

的上方，出口与进口交叉排布（见图７）．这样一来，从每

个小喷口喷出的反应气体在到达表面后，不再转９０°沿

托盘半径方向横穿基片，而是折转１８０°从小喷管周边返

回，从而避免了反应物从托盘中心到边缘的径向浓度变

化，使得浓度分布变为沿每个小喷管的周期性波动．这

种方式既可以改善反应物浓度沿径向分布的均匀性，还

可以减小气体的驻留时间，但工艺上有待进一步细化．

６．２　高速转盘式

前述的垂直式反应器（见图１（犫））可以利用托盘高

速旋转产生的泵效应来抑制对流涡旋，产生与半径无关

的均匀速度、温度和浓度边界层．商用的高速转盘式

（犚犇犚）反应器即采用这种原理，托盘转速必须很高，通常

在１０００狉／犿犻狀以上．高速转盘式反应器具有以下特点：

（１）根据旋转泵效应，基片表面的气体沿径向被甩

到托盘外缘，而基片上方的反应气体沿轴向被垂直吸引

到基片表面各点（实际路径为螺旋型）来补充失去的气

体．通过精心设计反应器的形状、进口和流量，气体流动

可以被准确地预测和重复．而其他反应器则缺乏这种向

基片各点补偿反应前体的能力．

（２）在基片上和其紧邻的上方发生反应后的气体不

再与进口气体混合，而直接沿径向被甩出，于是浓度边

界层可以被精确地控制，而不发生滞后或记忆效应．

（３）由于建立了均匀的浓度、速度和温度边界层，自

然地获得了均匀组分和均匀厚度的薄膜生长，特别适合

商业要求的大面积均匀生长．

（４）利用冯·卡门近似，反应器的传热传质过程可以

简化为简单的一维近似数学关系式来描绘，从而使得气

体的流动很容易用计算机来模拟，而且只需很短的模拟

时间．

图８示出高速转盘式反应器在底部加热、托盘旋转

时的流场可视化照片和根据实验总结的流动稳定性条

件［１７］．右上图为不稳定的流动，右下图为稳定且具有确

９６１１



半　导　体　学　报 第２９卷

图８　高速转盘式反应器在底部加热、托盘旋转时的流场可视化照片和

根据实验总结的流动稳定性条件　左图中空心圆代表不稳定流动区域，

星号代表稳定流动区域；右上图为不稳定的流动，右下图为稳定且具有确

定路径的流动．从不稳定流到稳定流的转变由前述的 犕犆犘数判断［１７］

犉犻犵．８　犘犾狅狋狅犳狋犺犲犳犾狅狑狏犻狊狌犪犾犻狕犪狋犻狅狀犲狓狆犲狉犻犿犲狀狋狊犳狅狉犪犺犲犪狋犲犱，

狊狆犻狀狀犻狀犵犱犻狊犽　犃狊狋犲狉犻狊犽狊犻狀犱犻犮犪狋犲狋犺犪狋狋犺犲犳犾狅狑犻狊狊狋犪犫犾犲狑犻狋犺犪

狊狋犲犪犱狔狊狋犪狋犲，犳犻狓犲犱狆犪狋狋犲狉狀，犪狊犻犾犾狌狊狋狉犪狋犲犱犻狀狋犺犲犾狅狑犲狉狉犻犵犺狋狆犺狅

狋狅．犗狆犲狀犮犻狉犮犾犲狊犻狀犱犻犮犪狋犲狌狀狊狋犪犫犾犲，狋犻犿犲犱犲狆犲狀犱犲狀狋犳犾狅狑狆犪狋狋犲狉狀狊，

犪狊犻犾犾狌狊狋狉犪狋犲犱犻狀狋犺犲狌狆狆犲狉狉犻犵犺狋狆犺狅狋狅．犜犺犲狋狉犪狀狊犻狋犻狅狀犳狉狅犿狌狀

狊狋犪犫犾犲狋狅狊狋犪犫犾犲犳犾狅狑犻狊犮犺犪狉犪犮狋犲狉犻狕犲犱犫狔狋犺犲犿犻狓犲犱犮狅狀狏犲犮狋犻狅狀

狆犪狉犪犿犲狋犲狉（犕犆犘）犱犲犳犻狀犲犱犪犫狅狏犲
［１７］．

定路径的流动．图中显示，增大温差不利于流场的稳定，

增大转速则有利于流场的稳定（指在图中小于１０００狉／犿犻狀

范围，但转速过高将会造成流动失稳，在侧壁附近引发新

的漩涡）．流场由稳定向不稳定过渡的判据由混合对流数

（犿犻狓犲犱犮狅狀狏犲犮狋犻狅狀狆犪狉犪犿犲狋犲狉，犕犆犘）来判断：

犕犆犘＝
犌狉

犚犲３
／２ ＝

犵［（犜０－犜∞）／犜∞］

Ω
３／２
υ∞槡

其中　犌狉为格拉晓夫数，犌狉＝
犵（犜０－犜∞）狉

３
犱Ω

３／４

犜∞υ
２
∞

；犚犲

为旋转雷诺数，犚犲＝
狉２犱Ω

υ∞
．犕犆犘数代表浮力对流强度与

旋转对流强度之比．

６．３　输运过程条件对比

对比前述的５条输运过程条件，垂直反应器通过近

距离喷口（喷淋式）或基片高速旋转（高速转盘式），能够

将浓度均匀分配到各点，抑制对流涡旋，获得比水平式

更均匀的浓度、速度和温度边界层．利用托盘或基片的

旋转，也可以使反应物在到达基片前获得充分均匀混

合，即能够近似满足前４个条件．对于最后一个条件，即

快速排出尾气、不与反应物再混合，垂直反应器仍较难

满足．无论垂直喷淋式还是高速转盘式反应器，由于在

托盘中心处和边缘处喷入的反应气体流经的距离明显

不同，中心处的生成物尾气不能及时排出，因此，垂直反

应器的浓度分布本质上仍是不均匀的，也导致基片沿径

向的厚度和杂质浓度仍存在不均匀性．

对照前面总结的反应器最佳输运过程的５个条件，

常用的４种 犕犗犆犞犇 反应器的输运过程情况列于

表１中．

７　总结

对照前面总结出的 犕犗犆犞犇反应器应满足的最佳

输运过程的５个条件，垂直式反应器的表现明显优于水

平式反应器．水平式反应器由于存在反应物浓度的沿程

损耗、热对流涡旋和侧壁效应，容易造成基片沿横向和

纵向的厚度和浓度不均，因此只适于实验室应用．垂直

式反应器通过高速旋转或近距离喷射，可以抑制热对流

涡旋，并均匀分配反应物浓度，因此更具有商用价值．但

垂直反应器仍存在反应后的尾气不能及时排出，从而沿

径向浓度不均，造成基片沿径向的厚度和浓度的波动．

如何使反应后的尾气不再与新鲜反应来流重新混合，这

是垂直式反应器进一步改进的难点．垂直喷淋式的密布

小喷口和近距离喷射，高速转盘式的托盘高速旋转和磁

流体密封等，都增加了制造和维护（包括清洗和冷却）的

难度．无论是垂直喷淋式还是高速转盘式反应器，当托

盘直径进一步扩大、或转速过大时，都将面临流动失稳

和均匀度降低的问题．因此，为满足最佳输运过程条件，

犕犗犆犞犇反应器还有很大的改进余地．

表１　４种 犕犗犆犞犇反应器最佳输运过程条件的对比

犜犪犫犾犲１　犆狅犿狆犪狉犻狊狅狀狊狅犳狋犺犲狅狆狋犻犿狌犿狋狉犪狀狊狆狅狉狋狆狉狅犮犲狊狊犲狊犳狅狉犳狅狌狉狋狔狆犲狊狅犳犕犗犆犞犇狉犲犪犮狋狅狉狊

最佳输运条件 水平式 行星式 垂直喷淋式 高速转盘式

条件１（均匀浓度边界层）

由于沿程损耗，较难实现，

但利用渐缩流道和基片旋

转可改善

利用公转和自转，可实现周

向均匀，但径向仍有不均

利用喷淋头可将浓度均匀

分配，但径向仍有不均

利用旋转泵效应可将浓度均

匀分配，但径向仍有不均

条件２（均匀速度边界层）

利用渐缩流道和基片旋转，

可实现纵向均匀，但横向仍

不均

利用小流道高度以及公转

和自转可以实现

利用近距离小喷口，可获得

与半径无关的滞止流

利用高速旋转，可获得与半

径无关的垂直来流

条件３（均匀温度边界层） 利用基片旋转可以实现 利用基片旋转可以实现 利用基片旋转可以实现 利用基片旋转可以实现

条件４（分隔进口、反应前

混合均匀）
利用渐缩混合段，可以实现 利用公转和自转可以实现

进口段太短，混合较难，但

利用基片旋转可改善

进口段太短，混合较难，但利

用基片旋转可改善

条件５（迅速排出尾气、不

再发生混合）
须通过加大流量来实现 须通过加大流量来实现

较难实现，但加大流量可改

善

较难实现，但利用旋转泵效

应可改善

０７１１
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