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摘要:本文介绍了 Ｆｅ 基费托合成长链 α－烯烃工艺的研究与应用进展ꎬ梳理了通过温压参数精准调控、结合高效热管理的

工艺优化思路ꎬ以及固定床、流化床、浆态床等主流反应器的技术特性差异ꎮ 分析发现ꎬ不同反应器各有短板:固定床放大过程

中易产生局部热点ꎬ进而影响产物选择性ꎻ浆态床、流化床虽分别具备传热均匀易大型化、高温操作产能大的优势ꎬ也存在对应

适配场景下的工程落地难点ꎻ而内构件优化与配套工艺升级ꎬ可从细节层面为催化剂稳定运行、产物高效分离提供支撑ꎮ 结果

表明ꎬ多维度协同优化可实现反应速率与长链 α－烯烃选择性的平衡ꎬ推动该工艺向高选择性、大规模工业化方向发展ꎬ不同反

应器也能依托自身优势形成差异化的落地路径ꎮ
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　 　 全球工业化进程的加速推动了化石能源消耗的

激增ꎬＣＯ２ 的过量排放引发了温室效应等一系列严

峻的环境问题ꎬ对生态系统和人类社会的可持续发

展构成了巨大威胁ꎮ 在此背景下ꎬ将 ＣＯ２ 转化为高

附加值燃料与化学品ꎬ不仅能够有效降低对传统化

石能源的依赖ꎬ还能实现碳减排的目标ꎬ成为当前能

源与环境领域的研究热点之一ꎮ 费托合成(ＦＴＳ)技
术以 ＣＯ / ＣＯ２ 为原料ꎬ在催化剂的作用下直接合成

α－烯烃ꎬ为 ＣＯ２ 资源化利用提供了重要途径ꎮ 长链

线性 α－烯烃作为一种重要的化工原料ꎬ在聚烯烃改

性、表面活性剂合成等领域有着广泛的应用ꎬ作为生

产共聚单体、聚 α－烯烃(ＰＡＯ)等高端化学品的基础

原料ꎬ品质和产量直接影响着下游产品的性能ꎮ 通

过费托合成技术制备 α－烯烃ꎬ再进一步合成高品质

ＰＡＯ 润滑油ꎬ不仅能够大幅提升煤炭的利用效率ꎬ

还能创造显著的社会效益和经济效益ꎮ 然而ꎬ传统

的石油基 α－烯烃生产路线存在转化率低、能耗高、
原料获取难度大等缺陷ꎬ且核心技术长期被国外企

业掌控ꎬ国内产能仅占全球的 １％ ~２％ꎬ对外依存度

极高ꎬ严重制约了我国高端聚烯烃和合成润滑油产

业的发展ꎮ 因此ꎬ开发绿色、高效的长链线性 α－烯
烃替代生产技术ꎬ打破国外技术垄断ꎬ保障产业链供

应链安全ꎬ迫在眉睫ꎮ
ＦＴ 合成根据反应温度的不同可分为低温费托

合成(ＬＴＦＴꎬ２００ ~ ２６０℃)和高温费托合成(ＨＴＦＴꎬ
３００~３５０℃)２ 类ꎮ ＬＴＦＴ 多采用铁或钴催化剂ꎬ主要

通过浆料床、固定床反应器生产柴油、蜡等直链产

品ꎻＨＴＦＴ 则以铁基催化剂为主ꎬ流化床反应器应用

广泛ꎬ具有甲烷选择性高、更易生成轻质烯烃等特

点ꎮ 其中ꎬ高温费托合成产物中 α－烯烃占比超过烯
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烃总量的七成ꎬ且碳数集中在 Ｃ４ ~ Ｃ１８ꎬ是生产高纯

度长链 α－烯烃的理想路线ꎮ 反应器的设计和操作

条件对产物的选择性有着至关重要的影响ꎬ其中温

度是核心参数ꎬ直接决定了产物的分布ꎮ 近年来科

研人员在铁基催化剂改性、包覆[１] 及复合材料等取

得重要突破ꎮ 例如通过引入不饱和 ＺｒＯｘ 位点[２]ꎬ可
有效调控 Ｃ—Ｏ 键活化ꎬ促进 ∗ＣＯ 与烷基中间体

偶联并抑制烯烃再氢化ꎬ在 １ ＭＰａ、３２０℃条件下ꎬ烯
烃与高级醇总选择性达 ８９􀆰 ６％ꎬ烯烃 /烷烃比约 ２８ꎻ
制备 Ｋ 和 Ａｌ 共促进的 ＦｅＡｌＫｘ 催化剂[３]ꎬ构建原位
χ－Ｆｅ５Ｃ２ / Ｆｅ３Ｏ４ 界面ꎬ在 ３３０℃、２􀆰 ０ ＭＰａ 条件下ꎬＣ５

＋时空收率达 ４５３􀆰 ７ ｍｇ / ( ｇ􀅰ｈ)ꎮ Ｎａ 和 Ｓ 双助剂改

性的非负载型铁基催化剂ꎬ有效调控反应过程中 ＣＯ
解离与加氢平衡ꎬ抑制催化剂积炭ꎬ提高催化剂的稳

定性ꎬ实现了约 ９５％的 ＣＯ 转化率与 ６５％以上的长

链 α－烯烃(Ｃ４＋)选择性[４] ꎮ 山东能源集团依托高

温费托合成技术ꎬ成功开发出高纯度 α－烯烃分离

工艺ꎬ产品纯度超过 ９８％ꎬ性能优于部分石油基产

品ꎬ目前正推进 ５０ 万 ｔ / ａ 高温费托合成迭代升级

项目ꎮ
尽管取得了上述进展ꎬ但在 ＦＴＳ 反应过程中ꎬ

催化剂积碳、活性相结构演变难以精准控制等问题ꎬ
仍然严重制约着催化剂的活性、选择性和稳定性ꎬ成
为该技术工业化应用的主要瓶颈ꎮ 升级 ＦＴＳ 反应

器配置和优化操作条件可以显著提高中间馏分油产

品的产量ꎬ同时显著减少副产物甲烷的产生[５]ꎮ 未

来还需要进一步优化反应器的设计和操作条件ꎬ降
低生产成本ꎬ推动该技术的工业化应用ꎬ实现碳减排

的目标ꎮ

１　 工艺优化

提升对长链烃类的选择性对于优化工业 ＦＴＳ
非常重要ꎮ Ｚｈｅｎｇ 等[６]首次在工业相关固定床条件

下ꎬ通过原位磁共振表征解析了传质－反应耦合对

产物选择性的动态调控机制实验揭示ꎮ 进料比降低

后 Ｃ５＋选择性显著提升( >４５％)而 ＣＯ 转化率保持

不变ꎬ表明该效应源于颗粒内传质过程而非本征动

力学变化ꎮ 该研究为长链烃定向合成提供新的过程

强化策略ꎬ并建立了孔内组分演变与宏观催化性能

的定量关联框架ꎮ 通过改变沉淀剂(尿素替代氨

水) [７]、调控铁物相组成ꎬ显著增强 ＺｎＯ－Ｆｅ 相互作

用ꎬ增强碳碳偶联能力ꎮ 在 ２０ ０００ ｍＬ / (ｇ􀅰ｈ)空速

的条件下ꎬ 实现了 ０􀆰 ５４４ ｇ / ( ｇ􀅰ｈ) 的时空产率

(ＳＴＹ)ꎬ获得了 ３８􀆰 ５％ ＣＯ２ 转化率ꎬＣ４ ＋长链 α－烯

烃选择性高达 ６１􀆰 １％ꎮ
考察还原碳化温度和反应器入口 ＣＯ 浓度对催

化剂活性和选择性的影响ꎬ王涛等[８] 采用费托合成

沉淀铁工业催化剂 ＣＮＦＴ－１ 在尾气循环搅拌釜反应

器中近工业反应条件下反应ꎮ 结果表明ꎬ在 ２４０ ~
２９０℃内ꎬ随着还原温度升高ꎬ还原后催化剂的加氢

能力增强ꎬ费托合成产物中低碳烃( Ｃ２ ~ Ｃ４)选择

性从 ２􀆰 ９％增加至 ４􀆰 ８％ꎬ高碳烃选择性从 ９４􀆰 ９％
降低至 ９２􀆰 ０％ꎬ烃类产物分布向轻组分方向移动ꎮ
Ｍｏｕｔｓｏｇｌｏｕ 等[９]研究了合成气进料比对烯烃选择性

的影响ꎮ 在低碳原子数下ꎬ烯烃的质量流量随着合

成气进料比的增加而降低ꎬ但在大碳原子数时ꎬ烯烃

的流量随着进料比而增加ꎮ 烯烃质量流率随入口压

力和反应器长度的增加而增加ꎮ
催化剂的新型结构可极大影响工艺参数ꎬＨｕｒｔａｄｏ

等[１０]研发的结构化泡沫铁表现出改进的温度控制、
增强的活性和减少的甲烷形成ꎮ 这些优点源于开放

的蜂窝几何形状ꎬ由于增加的弯曲度和优异的导热

性ꎬ促进了有效的传质ꎬ最大限度减少了催化剂床上

的热点ꎮ 尽管 ＢＥＴ 表面积相对较低(３ ｍ２ / ｇ)ꎬ但泡

沫结构能够实现有效的气固接触和高催化效率ꎮ 通

过 ＴＰＲ 和 ＸＲＤ 表征证实ꎬ３２５℃ 下的还原促进了

ＦｅＣｘ 的形成ꎬ而没有明显的烧结ꎬ这与催化性能的

提高相关ꎮ

２　 反应器

费托合成反应器主要有固定床、浆态床、流化

床ꎮ 固定床反应器传热性差ꎬ易形成热点造成催化

剂烧结失活ꎬ温度分布不均影响产物收率ꎬ且催化剂

更换再生复杂ꎬ增加停机与维护成本ꎮ 浆态床反应

器存在催化剂与液体分离难、气液固三相混合不均

降低反应效率、设备磨损严重、操作控制复杂、体积

大难紧凑化等问题ꎮ 近年来研究人员提出了一些新

型反应器ꎬ工业中应用最广泛的费托合成反应器见

图 １[１１]ꎮ
２􀆰 １　 固定床反应器

多管固定床反应器(ＦＢＲ)见图 １ꎬ特点是催化

剂在反应器中的固定布置ꎬ合成气将通过高度放热

反应与固相催化剂反应ꎬ产生不同大小的烃链[１２]ꎮ
在这种类型反应堆的设计和运行中ꎬ压降和冷却系

统是必须考虑的ꎮ 与间歇式反应器相比ꎬＦＢＲ 具有

更好的热交换和传质性能ꎬ能够实现气体和液体的

连续流动ꎮ 在固定床反应器中ꎬ催化剂材料的运动

是固定的ꎬ液态或气态反应物在特定的反应条件下
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图 １　 费托工艺中的典型商业反应器

通过催化剂ꎮ 在逆水煤气变换反应(ＲＷＧＳ)过程

中ꎬ固定床反应器可以提高 Ｈ２Ｏ 的去除效率ꎬ使平

衡向正向移动ꎮ 固定床反应器的长度 /直径(Ｌ / Ｄ)
比对传热和停留时间有显著影响ꎬ而停留时间又会

影响反应效率[１３]ꎮ
现有费托合成 ＦＢＲ 反应器虽然在一定程度上

实现了紧凑化设计ꎬ减小了反应器体积ꎬ但仍存在换

热效果不佳、催化剂床层局部过热和温度分布不均

的问题ꎬ难以满足高效费托合成的需求ꎮ 康斌生

等[１４]设计了一种列管式费托合成反应器ꎬ由依次连

通的第一封头、反应器壳体及第二封头构成:第一封

头设合成气进气口与气体分布器ꎬ第二封头底部设

反应产物出口ꎻ壳体内平行排列多根贯穿 ２ 封头的

催化剂装填反应管ꎮ 壳体上设置 ２ 组相对分布的介

质进出口ꎬ分别连接可供给空气、氮气等惰性介质的

第一介质换热系统ꎬ以及可供给矿物油、熔盐等介质

的第二介质换热系统ꎬ实现反应器精准控温ꎻ介质进

出口可灵活设置高度差以适配不同工艺需求ꎮ
Ｍｏｕｔｓｏｇｌｏｕ 等[９]考察 ＦＢＲ 反应器长度、入口压力、合
成气进料比对产物选择性及质量流速的影响ꎬ发现

碳转化率随入口压力、反应器长度、合成气摩尔进料

比升高而提升ꎻ使用率随入口压力、摩尔进料比升高

而上升ꎬ随反应器长度增加而降低ꎻ烯烃总选择性随

合成气进料比、反应器长度增加而降低ꎬ随入口压力

升高而提升ꎮ
２􀆰 ２　 流化床反应器

流化床反应器在传热传质效率、催化剂利用率

和反应性能方面均优于固定床和间歇式反应器ꎬ流
化床反应器内部流化见图 ２[１３] 所示ꎮ Ｗｉｔｔ 等[１５] 研
究认为通过均匀的气固接触显著提升 ＣＯ２ 转化率

(达 ４６􀆰 ８％)和 ＣＯ 选择性ꎬ同时抑制副反应ꎬ提高烯

烃 /烷烃(Ｏ / Ｐ)比ꎮ 此外ꎬ该反应器能有效减少热点

与结焦ꎬ支持催化剂的连续再生ꎬ从而缓解失活问

题ꎬ适用于逆水煤气变换(ＲＷＧＳ)等对热质传递要

求高的过程ꎮ 杨占奇等[１６] 设计一种用于活化费托

合成催化剂的多级流化床反应器ꎬ见图 ３(ａ)ꎬ可有

图 ２　 流化床反应器示意图

(ａ)结构示意图 (ｂ)颗粒停留时间分布仿真

图 ３　 费托合成催化剂活化的多级流化床反应器的

结构示意图与颗粒停留时间分布仿真结果图
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效提升活化环节处理效率ꎬ缩短活化周期ꎮ 不同粒

径大小的催化剂颗粒的平均停留时间相对接近ꎬ均
接近全粒径的平均停留时间 ９􀆰 ２ ｈꎬ活化程度在

０􀆰 ９２ 上下浮动ꎮ 如图 ３(ｂ)所示的多级流化床反应

器颗粒停留时间分布仿真结果ꎬ可见颗粒床层存在

明显的不同停留时间分布ꎬ装置内的多级内构件结

构能够有效减小颗粒的返混现象ꎬ出口的颗粒停留

时间符合预期ꎮ
由于催化剂活化过程属于复杂的气－液－固三

相流动特性ꎬ可能存在明显的返混和局部涡流ꎬ从而

导致催化剂磨损严重ꎮ 冯留海等[１７] 提出抗磨损的

流化床活化反应器、活化系统以及活化工艺ꎬ以降低

催化剂磨损并提高费托合成工艺效率ꎮ 发明的流化

床活化反应器底部的密相段设有分区隔板ꎬ有利于

削弱颗粒的返混和碰撞ꎬ从而降低颗粒的破碎ꎻ针对

分区隔板设置后ꎬ由于减弱返混而较难克服的催化

剂聚团问题ꎬ本发明在扩径段还可以设置活化气喷

嘴ꎬ从而削弱催化剂的聚团效应ꎬ利于大小颗粒催化

剂的分离与沉降ꎮ
２􀆰 ３　 浆态床反应器

在浆态床反应器(ＳＢＲ)和固定床反应器(ＦＢＲ)
２ 种反应器中评估 Ｆｅ /还原氧化石墨烯( ｒＧＯ) 和

Ｆｅ－Ｍｎ / ｒＧＯ 的 ＦＴＳ 性能和烯烃产率[１８]ꎮ ＦｅＣｕ７ 催

化剂在 ＳＢＲ 反应器ꎬＨ２ / ＣＯ ＝ １􀆰 ２ ＭＰａꎬ３４０℃ꎬ４􀆰 ２
Ｌ / (ｇ􀅰ｈ)ꎬＣＯ 转化率 ８７％ꎬＣ２~４烯烃摩尔分数 ９％ꎬ
Ｃ５~８烯烃摩尔分数 １６％ꎮ 在 ＦＢＲ 中其他条件相同ꎬ
温度 ３２０℃ꎬＣＯ 转化率 ９４％ꎬ Ｃ２~４ 烯烃摩尔分数

２３％ꎬＣ５~８烯烃摩尔分数 １８％ꎮ 赵用明等[１９] 提出一

种高产能浆态床费托合成反应器ꎬ在底部通入循环

气ꎬ借底部高催化剂浓度提升循环气转化效率ꎬ同时

利用循环气低有效气浓度避免底部飞温ꎬ突破进气

量限制ꎬ增强对高活性催化剂的适配性ꎮ 工业规模

参数为:反应器内径 ９􀆰 ６ ｍ、液位高 ５０ ｍ、底部与下

部气体分布器间距 ６ ｍ、进气管线从内部穿过且管

口高 ５５ ｍꎻ新鲜净化合成气进气量 ４４０ ｋｍ３ / ｈꎬ采用

国家能源集团自主开发的 ＣＮＦＴ－１ 铁基催化剂ꎬ粒
度 ３０~１２０ μｍ、平均粒径 ７５ μｍ、磨耗<５％ꎬ装填量

９０ ｔꎬ反应温度 ２７２℃ꎬ顶部压力 ３􀆰 ５ ＭＰａꎬ运行表现

轴向温差<２℃ꎬ底部无飞温ꎬ油品产能达 ７９􀆰 ２８ ｔ / ｈꎬ
与工业运行的通常情况相比ꎬ提高了 ２７％左右ꎮ

以实际固定床费托反应器的操作条件为基准ꎬ
Ｒａｈｉｍｐｏｕｒ 等[２０]研究并模拟计算浆态鼓泡塔双型

ＦＴＳ 膜反应器(ＳＤＭＲ)ꎬ见图 ４ꎮ 该反应器将浆态鼓

泡塔技术与膜分离技术耦合ꎬ属于过程强化型设计ꎬ

可提升碳氢化合物尤其是汽油的产率ꎮ 相较于固定

床反应器需依赖复杂水冷系统移热的特性ꎬ浆态鼓

泡塔结构具备更优异的等温性ꎬ更利于费托合成反

应的精准控制ꎮ 反应过程中ꎬ通过 Ｐｄ－Ａｇ 膜选择性

移除生成的氢气ꎬ打破反应化学平衡ꎬ推动反应向生

成长链烃(如汽油)的方向进行ꎮ 该双型膜反应器

概念可提升 Ｃ５＋产物选择性ꎬ同时有望降低甲烷、二
氧化碳等副产物的生成比例ꎬ因此相较于传统费托

合成反应器(ＣＲ)及常规膜费托合成反应器(ＭＲ)ꎬ
更适合作为高温费托合成(ＨＴＦＴ)工艺的反应器

类型ꎮ

图 ４　 浆态鼓泡柱双型费托膜反应器

２􀆰 ４　 新型反应器

Ｃｈｅｎ 等[２１] 研究旋转填充床 ( ＲＰＢ) 反应器

(图 ５)并首次应用于 ＦＴＳꎮ 通过调控 ＲＰＢ 反应器

中的高重力水平ꎬ选择性地调控 ＦＴＳ 主要产物分

布ꎬ为定制化产品输出开辟了新途径ꎮ ＲＰＢ 反应器

展现出对轻质烯烃的高选择性ꎬ无需经历传统的低

效甲醇合成及甲醇制烯烃(ＭＴＯ)过程ꎬ即可高效地

将合成气转化为目标轻质烯烃ꎮ 结合铁基催化剂与

ＲＰＢ 反应器的协同优势ꎬ可根据所需的传质效率ꎬ
灵活调控产物分布ꎬ实现从合成气到轻质烯烃的直

接、高效转化ꎮ

图 ５　 通过 ＲＰＢ 反应器控制 ＦＴＳ 反应的产物分布
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现有工业费托合成催化剂为间歇置换ꎬ单批次

置换量约 １０％ꎬ耗时 ２ ~ ３ ｈꎬ需同步调整工艺参数ꎬ
易影响装置运行稳定性与经济性ꎮ 佟瑞利等[２２] 提

出集成催化剂活化与反应功能的一体化费托合成反

应器ꎬ见图 ６ꎬ通过多级串联旋风分离器实现催化剂

多阶段连续活化ꎬ活化后可直接输入反应区ꎬ无需间

歇置换及反应器间转移ꎬ保障装置连续稳定生产ꎬ还
能降低吨油气耗ꎬ核心设计与工艺参数为:筒体内底

部设气体分布器保障反应气均匀分布ꎬ分布器上方

设多级串联旋风分离器组成的活化单元ꎻ第一组

５ 个旋风 分 离 器 活 化 条 件 为 温 度 ２６０℃、 压 力

３􀆰 ０ ＭＰａꎬ用氢气活化ꎬ气时空速 ８ ０００ ｍ３ / ( ｔ􀅰ｈ)ꎬ第
二组 ５ 个旋风分离器活化条件为温度 ２６０℃、压力

３􀆰 ０ ＭＰａꎬ用氢碳比 ５０ ∶１的氢气与一氧化碳混合气

活化ꎬ气时空速 ８ ０００ ｍ３ / ( ｔ􀅰ｈ)ꎬ新鲜活化催化剂出

料量 ８ ｋｇ / ｈꎬ月均 Ｃ３＋油气耗降低 ２００ ｍ３ / ｔꎬ装置效

能提升显著ꎮ

图 ６　 费托合成反应器示意图

新型反应器设计重点考量几个方面ꎮ 一是装置

构型适配性升级ꎬ通过优化构型破解传质、传热等瓶

颈ꎬ强化反应体系均一性与稳定性ꎮ 二是原料与催

化剂协同适配ꎬ同步评估二者对反应动力学的影响ꎬ
维持最优转化率与选择性ꎮ 三是精准把控流体力学

与混合特性ꎬ补全相关精细化数据ꎬ避免混合不均、
局部过热等问题ꎮ 核心是平衡“规模拓展”与“过程

强化”ꎬ保障反应系统性能[２３]ꎮ

３　 内构件

在工业费托合成装置运行过程中ꎬ浆液床层会

持续产生细小催化剂颗粒ꎬ导致一系列问题ꎬ包括过

滤后液体流动性下降、单位处理能力降低以及催化

剂消耗量增加ꎮ 为解决这些问题ꎬＧｕ 等[２４] 提出了

一种基于旋流器的新型连续分级方法ꎮ 通过采用模

拟液固介质的冷态模型实验验证了该方法的可行

性ꎮ 通过系统研究结构参数、操作条件及物料物理

特性的影响ꎬ确定了优化的结构设计与操作参数ꎮ

随后开展侧流测试评估实际分级性能ꎮ 结果表明ꎬ
新型分级方法的性能主要受介质温度(即液体黏

度)的影响ꎮ 当浆料温度为 ２００℃时ꎬ单转分类试验

中粗粒损失率可降至 ５％以下ꎬ细粒去除率可保持

在 ３０％左右ꎮ 随着温度进一步升高(即液体黏度降

低)ꎬ分类性能有望提升ꎮ
在费托合成过程中温度过高会导致催化剂失

活、长链烃选择性下降ꎮ 刘向雷等[２５] 研究基于分叉

渐变导热结构的颗粒费托反应器ꎬ见图 ７ꎬ包括柱形

反应管ꎬ反应管中央设置有填充段ꎻ所述填充段包括

位于反应管轴心处的基于分叉渐变的导热结构以及

填充满基于分叉渐变的导热结构间隙的颗粒ꎻ所述

基于分叉渐变的导热结构从中心向边缘延伸ꎬ形成

辐射状导热通道ꎬ构建多级散热路径ꎬ有效控制反应

器温度的同时保证其他关键性能ꎬ同时提高目标产

物的转化率ꎮ

图 ７　 分叉渐变的导热结构反应器示意图

费托合成流化床反应器内置旋风分离器ꎬ每台

旋风分离器料腿料位的变化均用于实时判断对铁

基－催化剂分离回收效果ꎮ 张建军等[２６]将料腿料位

测量简单化ꎬ实现了工艺料腿松动风与仪表吹气风

测料位系统成功结合ꎬ与现有技术设计相比ꎬ料腿料

位测量装置投资小ꎬ直接利用工艺松动风为差压变

送器送风ꎬ具有结构简单、免维护、运行稳定等特点ꎬ
提高催化剂的回收循环利用效果ꎮ

４　 配套工艺

现有浆态床费托合成装置存在开工周期长、初
期转化率低、成本高、催化剂易失活、设备易腐蚀及

分布器堵塞率高等问题ꎮ 姚强等[２７] 提出一种以二

氧化碳为核心的费托工艺流程开工方法:利用二氧

化碳的化学惰性、强杂物携带能力及易回收特性ꎬ将
其作为吹扫和气密性检测气体ꎬ降低气体消耗成本ꎻ
开发合成气初期置换工艺ꎬ替代传统氮气－氢气分

步置换ꎬ缩短开工周期ꎬ避免氮气稀释合成气ꎬ提升
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初期反应转化率ꎬ可有效解决现有流程置换效率低、
原料气浪费等问题ꎬ在费托合成技术领域具备广阔

应用前景ꎮ
费托合成油组成复杂ꎬ为优化高温费托合成油

中 １ －庚烯的分离提纯方法ꎬ孙启文等[２８－２９] 选用

３２０~４００℃、２􀆰 ０ ~ ２􀆰 ５ ＭＰａ 固定流化床工艺得到轻

质油ꎬ经分馏切割得到的 Ｃ７ 馏分(含烷烃质量分数

９􀆰 ５３％、烯烃 ７８􀆰 １５％、 芳烃 １􀆰 ５６％、 含氧化合物

１０􀆰 ７６％ꎬ其中烯烃中 １－庚烯占比 ５３􀆰 ８９％)为原料ꎬ
研究多级工艺组合实现杂质有效去除ꎬ经 ４ 步分离

后最终得到纯度 ９９􀆰 １４％的 １－庚烯产品ꎮ 以 Ｃ８ ~
Ｃ１２切割组分为原料ꎬ在 ２０ ~ ８０℃、０􀆰 １ ~ １􀆰 ０ ＭＰａ 条

件下ꎬ通过 ＡｌＣｌ３ 固载催化剂制备出 １００℃ 运动黏

度为 ２０ ~ ４０ ｍｍ２ / ｓ、黏度指数≥１３０、凝点≤－４５℃
的中黏度润滑油基础油ꎬ该工艺简单且基础油收

率高ꎮ
聚 α－烯烃(ＰＡＯ 合成基础油)由一种或多种线

性 α－烯烃经齐聚、加氢等工艺制得ꎬ可用于调制高

档润滑油品ꎮ 苏朔等[３０]以 Ｃ７ ~ Ｃ１４高温费托合成油

组分为原料ꎬ先将其中含氧化合物脱除至≤５ ０００×
１０－６ꎬ再在 １０ ~ ５０℃、ＢＦ３ 催化体系下进行聚合反

应ꎬ产物经气液分离、离心分离后ꎬ轻液相后处理即

可得到聚 α－烯烃合成油ꎬ该方法能显著降低 ＢＦ３ 消

耗量ꎬ同时提升合成油收率与品质ꎮ

５　 结语与展望

Ｆｅ 基费托合成长链 α－烯烃工艺已通过反应器

选型、工艺优化、工程配套等多维度突破ꎬ朝着高选

择性、大规模工业化稳步迈进ꎮ 未来ꎬ需进一步聚焦

催化剂性能的精准调控ꎬ开发适配新型反应器的高

效内构件ꎬ强化工艺全流程的智能管控ꎬ同时探索低

碳原料耦合利用路径ꎬ推动该工艺在绿色低碳化工

领域的深度应用ꎬ为长链 α－烯烃的规模化、高值化

生产提供更坚实的支撑ꎮ
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