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[摘要 ] 主要评述了自 1995年以来 ,全球天然气转化利用商业化技术的重大进展 ,包括合成气生产、天然气制合成油、含氧化合物

生产 (主要是甲醇和二甲醚 )、甲醇制烯烃。综述了甲烷脱氢芳构化反应制苯、部分氧化制甲醇、氧化偶联制乙烯的研究进展 ,并对

发展我国天然气化工提出建议。
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　　据 17届世界石油会议有关报道 ,全球探明天然

气储量为 1. 71 ×1014
m

3
,按油当量计与全球探明的

石油储量接近。但因石油的储采比高于天然气的储

采比 ,预计石油资源可维持约 40年 ,天然气资源可

维持约 60年。2005年我国探明的天然气储量约为

3 ×1012
m

3
,我国天然气的人均占有量仅为全球的

1 /10。对我国来讲 ,如何用好宝贵的天然气资源具

有重要的意义。

天然气资源的分布特点是集中在少数国家和边

远地区 ,全球 70%以上的天然气资源在俄罗斯和中

东 ,我国的天然气资源主要分布在新疆塔里木、陕甘

宁鄂尔多斯和川东地区。天然气资源远离市场 ,天

然气输运的费用约为石油的 5～10倍。如何将天然

气输运供给市场 ,成为天然气工业要解决的首要问

题。陆上天然气一般采用管道气态输送 ,经济规模

大于 1×10
10

m
3

/ a。海运采用船舶运输液化天然气 ,

建立天然气液化站的经济规模大于 1 ×1010
m

3
/ a。

对于中小规模的天然气田 (特别是开采石油伴生的

油田气 ) ,利用天然气制合成油 ( G TL )技术就地将

天然气转化为液态烃或甲醇等容易输运的燃料和化

学品是一种较好的途径。我国属于油气资源贫乏的

国家 ,近十年来我国三大石化集团都在积极寻求国

外合作伙伴 ,开发海外油气资源 ,采用 G TL技术将

天然气就地转化为液态能源载体后输运回国是一种

可供选择的较好途径。

天然气主要成分为甲烷 ,甲烷是清洁的能源和

优质的化工原料。燃烧等油当量天然气释放的 CO 2

分别为石油的 69%、煤的 57% ,不产生粉尘 ,使用方
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便 ,是理想的民用和工业燃料。就全球来看 ,目前天

然气的主要用途用于发电、民用和工业燃料 ,仅有

5%～7%的天然气用作化工原料。天然气联合循环

发电比燃煤发电效率高、投资少、占地少、建厂周期

短、操作弹性大 (用于电网的调峰 )。国外天然气发

电占天然气用量的 25%～30% ,我国近年来天然气

发电在北京等大城市也发展很快。

据国家统计局公布的数据 ,我国 1995年前 ,天

然气年产量不足 1 ×10
10

m
3
, 45%的天然气用作化

工原料。2004年天然气产量为 4. 07 ×10
10

m
3
,销售

量为 3 ×10
10

m
3
,用作化工原料的比率下降为 35% ,

但绝对量是 1995年的 2. 3倍。有关我国天然气化

工的现状见文献 [ 1 ]。

天然气的化工利用主要是通过间接途径 ,即先

将天然气转化为合成气 ( H2 + CO ) ,再将合成气转

化为化学品或液态烃。直接将天然气转化为化学品

的方法 ,在工业上应用的较少 ,大都还处于实验室研

究阶段。由于石油资源日益短缺和环保要求日趋严

格 , G TL、天然气制烯烃 (G TO )、生产含氧化合物和

天然气制氢等特别受到关注 ,一直是天然气转化利

用的活跃领域。

本文评述了天然气化工利用的间接转化过程的

研究开发进展和直接转化过程的实验室研究概况 ,

并对发展我国天然气化工提出建议。

1　天然气制合成气和氢

天然气制合成气是天然气间接转化过程的必经

途径 ,除为甲醇、合成氨、G TL等下游过程提供原料

气外 ,近年来天然气经合成气制氢也变得日趋重要。

据预测 ,今后氢在石油炼制、化学品合成和食品加工

中的用量每年将增加 10% ～15%。以石油炼制为

例 , 1980年前大部分炼厂副产氢 ,近年来 ,由于对机

动车尾气排放的严格限制 ,要求大幅度降低油品中

芳烃、硫和氮的含量。来自炼厂重整工艺的副产氢

日趋减少 ,而用于加氢过程的氢用量逐年增加。在

美国 ,炼厂已成为氢的主要用户。氢还是未来的绿

色能源 ,据美国能源部的国家氢能计划 , 2025年氢

在总能源市场中占 8%～10%
[ 2 ]。

蒸汽重整 (SR )是传统的合成气生产过程 ,该过

程是在高温、高压下进行的强吸热反应 ( CH4 +

H2 O→CO + 3H2 ,ΔH298 = 206. 3 kJ /m o l)。为防止催

化剂中毒 ,天然气需先脱硫 (硫的质量分数小于 1 ×

10
- 7 )。重整反应热由燃烧天然气供给 ,其投资和

生产费用约占天然气化工利用过程的 60% ,改进天

然气制合成气工艺可显著提高天然气化工过程的经

济效益。

氢可通过 SR和水气变换 ( CO + H2 O→CO 2 +

H2 )生产 ,传统的 SR温度低于 900 ℃,原料中水分

子与碳原子之比 (水碳比 )大于 2. 5,所以能耗较高。

生产氢的新工艺采用侧燃重整炉和中温变换催化

剂 ,重整温度为 920 ℃,水碳比接近 2,使能耗仅比

理论能耗高 6%
[ 3 ]。

SR自 20世纪 60年代实现商业化以来 ,对重整

反应器的改进已取得显著进展。新的炉管材料允许

管壁温度达到 1 050 ℃,并通过精确控制影响管壁

温度和温度梯度的参数来延长炉管寿命。另一个重

要改进是减小炉管直径 ,在燃烧炉中增加炉管的放

置数量 ,可提高炉管传热通量。基于上述原理 ,

H aldor Tops«e公司开发的高通量重整 ( H FR )工艺

的平均热通量大于 418. 7M J / ( h·m
2 ) ,是传统重整

工艺的两倍 ,所以 H FR工艺可减少炉管数量 ,显著

降低重整装置的尺寸和投资 ,降低能耗。镍重整催

化剂的改进也进一步提高了其活性和抗积碳能

力 [ 4 ]
,可采用较小的水碳比。

针对不同的合成产物 ,现在合成气生产已从 SR

发展为蒸汽 -自热联合重整 (SR - A TR )、自热重整

(A TR )、气体加热 -自热重整 (GHR - A TR )、非催化

部分氧化等工艺过程。Haldor Tops«e公司的 A TR

工艺 [ 5 ]是最适合 GTL的工艺 ,一套商业化装置在欧

洲已运行 3年 ,并准备在卡塔尔和尼日利亚建厂。

该工艺采用 N i - M gA lO 4催化剂 ,抗熔涂层反应器 ,

原料气中 n (CH4 ) ∶n (O 2 ) ∶n ( H2 O ) = 1 ∶0. 64 ∶

0. 6。反应器顶部的燃烧器设计可保证气流在湍流

扩散火焰中正确混合 ,完全消耗 O 2。合成气中 H2

与 CO摩尔比为 2. 45时 ,需将尾气中的部分 CO 2循

环进入重整反应器 ,进行 CO 2重整 ( CH4 + CO 2 →

2CO + 2H2 ) ,调整 H2与 CO的摩尔比为 2。通过优

化工艺 ,提高反应器进口、出口的温度 ,降低水碳比 ,

减少 CO 2的循环量 ,提高 A TR装置的处理量 ,降低

投资和生产费用。若 H2 O与 CH4摩尔比从 0. 6降

到 0. 4,装置的生产能力可提高 25%。

采用 A TR工艺时 ,空分是影响 G TL成本的重

要因素之一。提高反应器入口温度和降低出口温度

可降低 O 2用量 ,但降低出口温度会增大 H2与 CO

的比值 ,这将增加 CO 2循环量。若采用 GHR - A TR

工艺 ,将 A TR出口的气流通过一个热交换反应器来

预热原料气并与蒸汽进行预重整 ,则可降低 O 2用

量 ,但增大了 H2与 CO的比值 ,同样需较大的 CO 2
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循环量 ,但因为降低了能耗和增加了 G TL的碳利用

率 ,该工艺可降低合成气和空分的投资指数。实际

运行结果表明 , GHR - A TR工艺比 A TR工艺具有

明显的优势。据 H aldor Tops«e公司 2003年以来在

南非 Secunda的 Saso l G TL 的运行经验 , GHR -

A TR工艺存在的主要问题是 SR反应器的金属易被

腐蚀粉化 ,故重整反应器的设计和材质的选择非常

关键。

M ethanexyu公司和 Synetix公司合作开发的先

进气体加热重整 (A GHR )工艺与 H aldor Tops«e公

司的 GHR - A TR工艺类似 , A GHR工艺气体加热

重整反应器 (GHR )的入口温度为 450 ℃,出口温度

为 750 ℃,在该反应器中完成全部重整负荷的

50% ,然后进入二次重整反应器与纯 O 2发生 A TR

反应 ,合成气 (出口温度为 1 000 ℃)进入 GHR的壳

层供给 GHR热量 [ 6 ]。

对于甲醇的合成 ,合成气工艺路线的选择与甲

醇装置的规模有关。因 A TR工艺投资的起始点比

SR工艺高 2. 5倍 ,但随天然气处理量的增加 ,投资

增加的幅度比 SR工艺缓慢。从节约投资和降低生

产成本考虑 ,较小规模的甲醇厂 (年生产能力小于

300 kt)应采用 SR工艺 ,中等规模的甲醇厂 (年生产

能力为 300～800 kt)应采用 SR - A TR工艺 ,大规模

的甲醇厂 (年生产能力大于 1M t)应采用 A TR工艺 [ 4 ]。

天然气催化氧化制合成气 ( CH4 + 0. 5 O 2 →

CO + 2H2 )是一个温和的放热反应。自 1990年以

来 [ 7 ]
,国内外科研人员在此方面开展了大量研

究 [ 8～12 ]。研究结果表明 ,贵金属催化剂和镍催化剂

对该反应具有很高的活性 ,碱土和稀土金属氧化物

助剂可抑制镍催化剂上的积碳反应。但因催化氧化

的反应速率很快 ,如何控制反应温度、避免催化剂飞

温 ,已成为反应器放大的关键问题 [ 13 ]。目前 ,除

Exxon公司开发的流化床工艺进入中试阶段外 [ 14 ]
,

甲烷催化氧化制合成气还停留在实验室研究阶段。

从反应器进出口的原料和产物组成看 ,催化氧

化 (C PO )工艺和 A TR工艺没有明显差别。当反应

器出口的气体组成达到热力学平衡时 ,在相同的操

作参数下 ,采用 CPO工艺和 A TR工艺的两种反应

结果非常接近。采用 C PO工艺时 ,原料气 ( CH4与

O 2的摩尔比为 2 )的自燃温度较低 (约 250 ℃) ,原

料气的预热温度不能高于自燃温度。采用 A TR工

艺时 ,天然气和 O 2分别进入反应器 ,原料气可预热

到 650 ℃,加上 A TR工艺可产生 400 ℃的绝热温

升 ,反应器的出口温度可达 1 050 ℃。采用 C PO工

艺时 ,由于原料气进口温度低 ,需要燃烧额外的天然

气和 O 2 才能使反应器出口温度达到 1 050 ℃。

CPO工艺比 A TR工艺的天然气和 O 2消耗量分别

高 7%和 18%
[ 5 ]。A TR工艺和 C PO工艺哪一种更

优越 ,还有待进一步研究。

在 A TR工艺 (包括气相氧化和 C PO工艺 )的生

产成本中 ,有 40%用于制 O 2。为解决这一矛盾 ,

1977年美国能源部组织 9个研究机构和大学研究

开发从空气中分离纯 O 2 的离子透过膜制合成气

( ITM Syngas)技术 [ 15 ]
,采用离子传导陶瓷膜使空气

中的 O 2在膜的一侧获得电子 ,变成氧负离子 ,传导

到陶瓷膜的另一侧与天然气进行氧化反应生成合成

气并给出电子 ,电子再迁移到陶瓷膜另一侧 ,如此反

复实现催化循环。国内外科研人员已在此方面进行

了大量研究 [ 16, 17 ]
,但对离子透过膜的高温稳定性和

膜反应器的放大等关键技术难题还有待进一步解决。

采用催化剂的晶格氧代替分子氧 ,通过 R edox

循环将甲烷氧化为合成气是一种新的探索 [ 18 ]
,在

L a1 - x S rx FeO 3钙钛矿催化剂上通过空气 -甲烷周期

切换 ,可实现甲烷晶格氧氧化制合成气反应 , CO和

H2的选择性大于 90%。

2　G TL工艺

随着石油资源的日趋短缺和对环保要求的日益

严格 ,通过 Fische r - T rop sch ( F - T)合成 ,将边远地

区的天然气转化为容易输运的优质液态烃的 G TL

技术 ,引起了国际上的广泛关注。 Shell, Saso l,

Exxon - M obil, B P等各大石油公司先后投入巨资研

究开发了各自的专有 G TL技术 [ 19 ]。G TL技术由天

然气制合成气、F - T合成和重质烃加氢改质 3个单

元构成。采用 F - T合成的不同 G TL工艺的技术

特点见文献 [ 20～25 ]。

目前 , Shell和 Sasol公司的 GTL装置进行了商

业化运行。Shell公司早在 1973年就开始了 GTL工

艺的开发 [ 19, 20 ]
, 1993年在马来西亚 B intulu建成日产

1万桶合成油的 Shell M idd le D istilla te Syn thesis商

业装置。该工艺分 3步 : ( 1) Shell G asif ica tion气化

工艺。采用天然气气相氧化制合成气 ,原料气中 O 2

与 CH4的摩尔比为 0. 7～0. 8,在合成气中剩余 CH4

的体积分数为 0. 5% , CO 2的体积分数为 2. 0%。反

应炉的寿命为两年多 ,因合成气中 H2与 CO的摩尔

比为 1. 7,需要一个小型的天然气 SR装置生产富氢

合成气 ,调节 H2与 CO的摩尔比为 2,以满足 F - T

合成的化学计量比。 ( 2 ) F - T合成。以生产优质
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石腊烃为主要目的 ,采用碳链增长系数为 0. 9的钴

基催化剂和多管固定床恒温反应器。 ( 3 )石蜡烃加

氢异构。生产以柴油馏分为主的中间馏分油。目前

该装置已扩大到日产 1. 25万桶合成油。She ll公司

研发的新一代 F - T合成催化剂碳链增长系数为

0. 94,碳利用率为 80% ,催化剂每年原位再生一次 ,

寿命为 5年。在反应器开发方面 , She ll公司也进行

了日产 1. 9万桶合成油的多管固定床反应器与浆态

床反应器的对比研究 ,多管固定床反应器的 C
+

5 选

择性和碳利用率均比浆态床高 2% ～3% (质量分

数 ) , CO转化为 CO 2 的选择性比浆态床低 1% ～

2% (摩尔分数 ) ,催化剂消耗量仅为浆态床的

20%～50% ,且多管固定床反应器具有质量较轻和

体积较小的优点。Shell公司已计划将 B in tu lu的

G TL装置扩建到日产 7万桶合成油 ,并在 Q ata r新

建日产 7万桶合成油的 G TL装置。

Saso l公司 1955年在南非建立了煤气化制合成

气经 F - T合成制合成油的工业装置 [ 21 ]
,采用铁基

催化剂 ,先后研究开发了包括多管固定床、循环流化

床、流化床和浆态床 4种 F - T合成反应器。1991

年 Saso l公司采用 M ossel海湾的天然气经 SR制合

成气工艺与 F - T合成工艺进行组合 ,在南非建成

日产 2. 3万桶合成油的 G TL装置。目前 , Saso l -

C hevron公司分别在尼日利亚和卡塔尔 (以柴油为

主产品 )开始建设日产 2. 3万桶合成油的 G TL装

置 [ 19 ]
,新建的 G TL装置采用 A TR工艺、Saso l公司

的浆态床钴基催化剂 F - T合成工艺和 C hevron公

司的加氢异构工艺。

Saso l公司拥有煤基合成气和天然气基合成气

的 G TL技术和商业化经验 ,研究开发了铁基和钴基

F - T合成催化剂。钴基催化剂的寿命长、活性高 ,

加氢活性优于铁基催化剂 ,对温度灵敏 ,无水气变换

活性 ,所以 F - T合成的 CO单程转化率高 ,反应产

物中烯烃和含氧合成物的含量低 ,适合于生产优质柴

油、润滑油基础油和石脑油。铁基催化剂在 CO转化

率较低的条件下 ,活性与钴基催化剂相差不大 ,但因

铁基催化剂具有很好的水气变换活性 ,随 CO转化率

的提高 ,反应将移向水气变换方向。所以 ,以天然气

为原料制合成气时 , F - T合成在较低的 CO单程转

化率 (低于 20% )下进行比较有利。另外 ,铁基催化

剂的寿命约为 3个月 ,不宜采用多管固定床反应器 ,

适宜采用流化床和浆态床反应器。铁基催化剂的优

点 :价廉 ;对反应条件的适应范围较宽 ,可通过改变

反应条件调节产品的组成和分布 ; F - T合成易与煤

气化的 In tegra ted G asif ica tion C om bined C yc le技术

集成。

Saso l公司的 G TL工艺可满足不同的需求 :采

用钴基催化剂的低温 S lurry Phase D istilla te ( SPD )

工艺的 F - T合成适宜生产柴油和石脑油 ;采用铁

基催化剂的低温 SPD工艺的 F - T合成适宜生产柴

油和润滑油基础油 ,副产石脑油和长链烯烃 (用作

生产烷基苯的原料 ) ;采用铁基催化剂的高温流化

床工艺的 F - T合成适宜联产轻烯烃、汽油、柴油和

含氧化合物 ,若将 F - T合成产物中的石脑油通过

催化裂化流化床反应器裂解为烯烃 , C1～4烯烃的选

择性高达 42% ,柴油的选择性为 23% ,汽油的选择

性为 13% ,含氧化合物的选择性为 12%。不同的产

品方案具有不同的产值 ,若把只生产柴油和石脑油

方案的产值定为 100,则生产柴油和润滑油基础油、

副产石脑油和长链烯烃方案的产值为 130,联产轻

烯烃、汽油、柴油和含氧化合物方案的产值为 150。

可见 ,选择后两种产品方案可改善 GTL的经济效益。

Exxon - M obil公司的 A GC - 21 G TL工艺 [ 22 ]

由流化床催化氧化制合成气、浆态床 F - T合成、产

物加氢异构脱蜡 3个单元组成 ,拥有 1 500多项专

利 ,具有很高的技术水平。F - T合成采用多金属钴

基薄壳催化剂 ,独特的浆态床反应器 ,已在日本

Kaw asak i Exxon公司的浆态床反应器上取得运转经

验 ,可放大到商业规模。产品主要为柴油、润滑油基

础油和石脑油 ,柴油和润滑油基础油经加氢异构后

可生产超清洁柴油和高档润滑油。与其他工艺相

比 , A GC - 21 G TL工艺的建厂投资较大 ,每天生产

1桶合成油的投资为 3. 0～3. 5万美元。 Exxon -

M obil公司计划在卡塔尔和阿拉斯加建设日产 15

万桶合成油的 G TL装置 [ 19, 22 ]。

B P公司在阿拉斯加已进行了年产万吨级合成

油的 G TL工业性试运转 [ 23 ]。该工艺的特点 :采用

紧凑型 SR反应器代替传统的 SR反应器 ,紧凑型

SR反应器类似管壳型热交换器 ,在管中填充镍基重

整催化剂 ,在壳层燃烧氢气提供重整所需的反应热。

通过增加内部热循环 ,提高传热效率 ,该反应器的体

积和质量仅为传统 SR反应器的 1 /4,热效率从传统

SR反应器的 60%～70%提高到 90%。由 SR制备

的合成气经分子筛变压吸附分离得到氢 ,这不仅可

将合成气的 H2与 CO摩尔比调整为 2,还可省去制

氧的昂贵投资和操作费用 ,减少 CO 2 排放量 ,使

G TL工艺的碳利用率从 70%提高到 80%。在选择

F - T合成反应器时 , B P公司经反复考虑 ,最后选用
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B P与 D avy公司合作开发的新型钴基催化剂和多

管固定床反应器。G TL过程生成的 97%水可用作

SR的原料 ,只有 3%的水经处理后排放。 F - T合

成的中间馏分油经加氢异构降低凝固点和改善流动

性后输送到市场。B P公司的 G TL工艺非常重视对

环境的保护 ,除开停工时有少量无焰燃烧的气体排

放外 ,基本不排放有害气体。G TL工艺投资较少 ,

适合在边远地区建厂 ,将天然气转化为油品后输运

到消费市场。

Syn tro leum 公司的 G TL 工艺特点 :采用空气

A TR制合成气和固定床反应器 ,不需要制氧装置 ,

工艺简单 ,建厂投资较少 ,但天然气的消耗定额较

高 ,适宜利用边远地区的中小气田 ,建立小型 G TL

装置 [ 25 ]。

直喷柴油发动机的效率比汽油机高 30% ,使用

柴油发动机有利于节能和环保 ,特别是采用柴油 -

电力双燃料汽车的效率与氢燃料电池汽车十分接

近 ,若氢燃料电池的效率为 1,则柴油 -电力双燃料

汽车的效率为 0. 97
[ 19 ]

, G TL的产品有巨大的市场

容量 ,不需改变现有的车用发动机和油品供应系统 ,

产品已广为市场所接受 ,特别是 G TL工艺生产的柴

油不含硫、氮、重金属和芳烃 ,十六烷值高达 76,能

满足未来环保对油品的严格要求。G TL工艺生产

的重质馏分经加氢异构后可生产高档润滑油 ,副产

的石脑油可作为裂解制乙烯 -丙烯的优质原料。所

以将边远地区的天然气通过 G TL工艺转化为合成

油受到越来越多的关注 ,全球拥有 G TL技术的公司

都积极寻求廉价天然气资源和投资伙伴 ,推进 G TL

的商业化 ,目前已宣布的 G TL项目约 55个 ,总日产

能力约为 2百万桶合成油 [ 23 ]。

中国科学院山西煤炭化学研究所自 20世纪 80

年代就针对煤基合成气进行铁基 F - T合成催化剂

和工艺的研究 ,于 2006年 2月在山西长治建设了年

产 160 k t的煤基合成油装置。近十年来 ,中国科学

院山西煤炭化学研究所 [ 26 ]、中国科学院大连化学物

理研究所 [ 27 ]和中国石油大学 (北京 ) [ 28 ]都先后开展

了针对天然气基合成气的钴基 F - T合成催化剂的

研究 ,并进行了公升级催化剂的固定床单管实验。

目前我国的 G TL研究正在逐步迈向产业化。

3　甲醇和醇类产品的合成

甲醇是重要的化工原料 , 2004年全球甲醇产量

为 35 M t,虽然在北美禁止使用甲基叔丁基醚作为

汽油添加剂 ,对甲醇的需求有一定影响 ,但以甲醇

为化工原料的用途在不断扩大 (如甲醇制二甲醚、

甲醇制烯烃、甲醇用于酯交换生产生物柴油等 ) ,

所以对甲醇的需求仍会持续增长。甲醇工业的一

个重要的发展趋势是装置的大型化 ,新建和计划

新建的甲醇装置日产能力已突破 2. 5 k t, 2004年

B P - M e thanex公司在特立尼达采用 L u rg i公司的

L u rg i′s M egaM ethano lÒ Techno logy (LMM T )工艺

新建的甲醇装置的日产能力为 5 k t
[ 29 ]。

LMM T工艺的详细介绍见文献 [ 30 ] ,其特点是

采用 GHR - A TR工艺制合成气 ,甲醇合成采用水

冷和气冷两个反应器串联 ,在尾气进入循环回路前 ,

通过变压吸附分离出部分氢以调整合成气中 H2与

CO的摩尔比 ,使其符合化学计量比。水冷和气冷

两个反应器的串联可提高 CO转化率 ,使尾气循环

量降低为水冷反应器的 1 /2,从而大幅度降低了装

置的投资费用。在今后 5年内将计划新建一些日产

甲醇 10～15 k t (4～6 M t/ a)的装置。随着甲醇装置

的大型化和用廉价的天然气为原料 ,甲醇的售价有

可能降至 100美元 / t以下 ,甲醇作为化工原料或电

厂燃料将更具竞争力。

为了降低大型化甲醇装置的投资 ,最近 H aldor

Tops«e公司提出了凝聚甲醇合成工艺 [ 31 ]
,该工艺采

用 A TR工艺制合成气 ,并在进入甲醇合成反应器前

将合成气中的 CO 2去除。甲醇合成采用两个反应

器 ,反应压力为 11 M Pa,第一个反应器的温度

(235～245 ℃)与传统的甲醇反应器的温度一样 ,以

保证较快的反应速率。第一个反应器出口的反应物

露点已降到 200 ℃以下 ,当第二个反应器的反应温

度为 200 ℃时 ,就可保证第二个反应器处于气相 -

凝聚相两相共存 ,由于部分甲醇凝聚 ,使反应不受热

力学平衡限制 , CO单程转化率增至 94% ,可省去传

统甲醇合成工艺中未转化合成气的循环回路。采用

该工艺可使装置的生产能力比传统工艺提高一倍 ,

且产物中水的质量分数小于 0. 5% ,在很多情况下

可省去甲醇的精馏单元。

为了克服传统甲醇合成工艺需循环利用大量未

转化合成气的缺点 ,中国科学院山西煤炭化学研究

所正在开发一种超临界相合成甲醇新工艺 [ 32, 33 ]。

在甲醇合成反应体系中添加超临界溶剂 (如正己烷

或正庚烷 ) ,使生成的甲醇连续不断地从气相转移

至超临界相 ,可克服热力学平衡限制 ,使 CO转化率

提高到 90%。但因反应系统添加了大量超临界溶

剂 ,增加了能耗和物耗 ,降低超临界溶剂的负面影响

是该工艺需解决的关键问题。
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除合成甲醇外 ,合成乙醇和低碳混合醇的工作

也引起人们的关注。中国科学院大连化学物理研究

所研制成功的铑质量分数小于 1%的乙醇合成催化

剂 ,连续运转 1 000 h的中试结果表明 ,催化剂的性

能稳定 ,产物加氢后乙醇选择性达到 90% ,并可通

过调整催化剂组分和操作条件 ,高选择性地生产乙

醇和乙酸乙酯等 ,具有很好的应用前景 [ 34～36 ]。

中国科学院山西煤炭化学研究所开发的 M n -

N i - K - M oS2 低碳醇合成催化剂
[ 37 ]

,连续反应

1 000 h的模试结果表明 ,催化剂的活性稳定 [ 38 ]
, C

+
2

醇选择性为 40% ～50% ,空时收率为 0. 25～0. 35

kg / ( h·L )。单管中试重复了模试结果。

4　G TO工艺

近年来 ,由于石脑油资源短缺 ,从天然气制乙烯

和丙烯等高附加值化学品的研究开发相当活跃 ,国

外的 UO P - N orsk H ydro, L rug i, ExxonM obile公司

和中国科学院大连化学物理研究所进行了系统的研

究。本文仅简要评述有关的工艺过程 ,有关 G TO催

化剂的研究进展见文献 [ 39 ]。

UO P - N orsk H ydro公司的 G TO工艺是大型天

然气制甲醇工艺与甲醇制烯烃 (M TO )工艺的组

合 [ 40, 41 ]。甲醇在 SA PO - 34分子筛催化剂作用下

脱水转化为轻烯烃 , SA PO - 34为小孔径分子筛 (孔

径为 0. 43 nm ) ,可与乙烯、丙烯的分子动力学直径

很好匹配。另外 , SA PO - 34为中等酸性的分子筛 ,

通过强的氢转移能力 ,可减少烷烃的生成量。采用

循环流化床反应器可及时烧去催化剂的积碳 ,保持

催化剂的高活性和高选择性。但 M TO 为放热反

应 ,必须从再生器中撤出烧炭放出的反应热。在甲

醇接近完全转化的情况下 ,生成乙烯和丙烯的选择

性高达 80% ,乙烯和丙烯在气相产物中的体积分数

高达 97% ,可简化聚合级烯烃的分离工艺。

甲醇 0. 5 t / d的示范装置运行结果表明 , M TO

的反应温度为 400～550 ℃,反应温度对反应结果有

重要影响 ,升高反应温度可增加乙烯与丙烯的比例 ,

但高温会导致总轻烯烃的选择性略有下降。降低甲

醇分压有利于增加总烯烃收率 ,通常可用含质量分

数 20%水的粗甲醇为原料 ,增加甲醇的分压有利于

增加丙烯在产物中的比例。在适中的反应条件下 ,

当以碳原子计的乙烯和丙烯的选择性为最大值

(77%～78% )时 ,轻烯烃 (包括丁烯 )的选择性接近

90% ,乙烯与丙烯的质量比接近 1。为了增加乙烯

和丙烯的产率 ,新的 UO P - N orsk H ydro M TO工艺

采用 A TO FINA和 UO P公司 [ 42 ]开发的烯烃催化裂

解 (O C P)工艺 ,将 M TO副产的 C
+

4～6烯烃作为 O C P

工艺的裂解原料 ,以增加乙烯和丙烯的产率。采用

M TO与一次裂解的 O CP组合工艺 ,乙烯和丙烯的

总产率可达 83%。而采用 M TO与烯烃循环裂解的

O C P组合工艺 ,在重烯烃完全转化的情况下 ,乙烯

和丙烯的总产率可增至 89%。在组合工艺中 ,当乙

烯和丙烯总产率为最大值时 ,丙烯与乙烯的质量比

稍大于 1。UO P /N orsk H ydro公司的 M TO工艺目

前正准备在尼日利亚建立工业生产装置。

在 M TO反应中 ,二甲醚是甲醇脱水制烯烃的

中间产物。据此 ,中国科学院大连化学物理研究所

提出合成气经甲醇或二甲醚制烯烃的技术路线。对

于 H2与 CO摩尔比接近 1的煤基合成气 ,符合一步

法合成二甲醚要求的化学计量比 ,因一步法合成二

甲醚的单程转化率显著高于合成甲醇 ,采用二甲醚

制烯烃路线对降低投资和操作费用有一定优势。

中国科学院大连化学物理研究所自 1990年就

开始进行甲醇或二甲醚制烯烃的研究 [ 43 ]
,采用廉价

原料和用金属杂原子对 SA PO - 34分子筛改性研制

出新型小孔 SA PO型和 M eA PSO型分子筛 ,并建立

了制备微球催化剂的喷雾成型制备工艺 ,制备的催

化剂可满足工业流化床反应器要求 ,甲醇转化率达

到 100% ,乙烯和丙烯的总选择性大于 90% ,并可根

据需要调节乙烯和丙烯的相对比例 ,拥有甲醇或二

甲醚制低碳烯烃技术的自主知识产权。该所已于

2004年 8月与陕西省投资集团公司、洛阳石油化工

工程公司签约在陕西进行万吨级甲醇制烯烃工业性

试验 ,该装置已于 2006年 2月投产 ,运转良好。

由于丙烯腈、环氧丙烷、异丙苯等丙烯衍生物和

聚丙烯作为纸、木材和钢铁代用品的需求快速增长 ,

预测丙烯需求的年增长率为 5. 8% ,来自石脑油裂

解和炼厂副产丙烯还不能满足需求。为填补未来丙

烯的缺口 , L urg i公司以百万吨级甲醇 LMM T工艺

为基础 ,开发了甲醇制丙烯 (M TP)工艺 [ 30 ]。M TP

工艺采用 Süd - C hem ie公司生产的具有高选择性

和高稳定性的沸石催化剂和绝热固定床反应器。来

自 LMM T的甲醇原料先经一个固定床脱水反应器

转化为二甲醚和水 ,然后按每 1 kg甲醇原料添加

0. 5～1. 0 kg蒸汽后进入第一个 M TP反应器 ,因为

M TP为放热反应 ,采用 3个反应器串联可控制反应

器的绝热温升 ,以保证甲醇的转化率达到 99%以上

和高的丙烯产率。反应器入口温度为 400～450 ℃,

压力为 0. 13～0. 16 M Pa,操作 400～700 h后 ,在原
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位用 N 2 -空气混合气进行烧焦再生。为了增加丙

烯产率 ,反应产物经分馏后部分 C
+

4 馏分被循环回

M TP反应器裂解。L urg i公司研究开发中心进行的

8 000 h 中试结果表明 , M TP 产品 (积碳小于

0. 01% )的产率 (以碳为基础 )为 :丙烯 71. 0%、C +
6

16. 1%、C4～5 8. 5%、丙烷 1. 6%、C2 2. 7%。与年产

1. 66 M t ( 5 k t / d)甲醇装置配套的 M TP装置年产丙

烯 519 k t,并副产汽油、液化石油气 (L PG )和燃料

气。若 LMM T工艺生产的甲醇售价按 80美元 / t、

丙烯售价按 400美元 / t计算 , M TP装置的总投资为

1. 85亿美元 ,以资产增值 20%、折旧 10%所作的经济

评估表明 , M TP的利润率为 26. 3% ,投资回收期为

3. 8年。L urgi公司下一步将建立较大规模的工业示

范装置 ,进一步优化工艺流程和考察催化剂寿命。

G TO对我国富气缺油或富产天然气的地区发

展石油化工有重要意义 ,西南石油管理局和大庆石

油股份公司天然气分公司都提出过通过 G TO发展

石油化工的规划。大庆石油股份公司天然气分公司

的“概念设计 ”表明 ,天然气价格不超过 1元 /m
3
,

G TO就可产生很好的经济效益。

5　合成气制二甲醚

二甲醚是甲醇的重要衍生物之一 ,可通过甲醇

脱水制备。由于其物理性质与 L PG接近 ,因此被认

为是合成的 L PG。二甲醚具有高的十六烷值和压

缩点火燃烧性能 ,且容易重整为氢。所以在 20世纪

90年代 Am oco和 H aldor Tops«e公司就对二甲醚的

合成和应用进行了大量的研究 [ 29 ]。近年来 ,二甲醚

作为燃料和化工原料引起了国内外科研人员的广泛

重视 [ 44, 45 ]。2001年成立了国际二甲醚协会 ,致力于

促进公众对二甲醚的认知和使用 ;日本二甲醚论

坛组织协调的二甲醚项目 ,组织日本的二甲醚倡

导者投资 2亿美元 ,在 2002—2005年发展商业二

甲醚的生产工艺、输运 /分配和不同用途 (替代柴

油、L PG和发电 )的终端销售。日本在致力于二甲

醚应用方面的努力在全球处于领先地位。2002年

韩国也成立了韩国二甲醚论坛 ,以推动二甲醚在

韩国的应用。

二甲醚也可从合成气直接合成 ,其基本原理是

在甲醇合成的铜、锌、铝氧化物催化剂和甲醇脱水的

酸性催化剂共同作用下 ,将甲醇合成和脱水反应一

步完成 [ 46 ]
,由于合成气转化为二甲醚的平衡转化率

较高 ,直接合成二甲醚的单程转化率可达 70%以

上 ,明显高于合成甲醇的单程转化率。但铜、锌、铝

氧化物催化剂同时也催化水气变换反应。

一步法合成二甲醚的反应式为
　　　　3CO + 3H2 → CH3O CH3 + CO 2

两步法合成二甲醚的反应式为
　　　　2CO + 4H2 → 2CH3O H→CH3O CH3 + H2O

以上反应表明 ,采用天然气为原料较容易制得

H2与 CO摩尔比为 2的合成气 ,采用两步法合成二

甲醚比较合理。但对于煤基合成气或生物质制合成

气 (H2与 CO摩尔比接近 1) ,采用一步法合成二甲

醚的生产成本较两步法低 ,一步法浆态床反应器是

发展的方向。我国清华大学 [ 47 ]、中国科学院山西煤

炭化学研究所 [ 48 ]和大庆石油分公司研究院 [ 49 ]都开

展了一步法合成二甲醚的研究。

二甲醚有广泛的用途 [ 29 ]
: (1)掺入 L PG作为民

用燃料。在 L PG中掺入质量分数 10%～20%的二

甲醚作为民用燃料对现有设备不用做任何改动。

(2)二甲醚作为压燃式内燃机车用燃料技术上是完

全可行的。由于二甲醚的物理性质与 L PG接近 ,必

须对燃料箱和供油系统进行改进。从经济上考虑 ,

仍需进一步降低二甲醚的生产成本。 ( 3 )二甲醚衍

生物的使用 :二甲醚在压燃式内燃机中可进行完全

的无烟燃烧 ,其原因是二甲醚分子中没有 C—C键。

虽然二甲醚能与柴油互溶 ,可作为柴油的十六烷值

添加剂 ,但因二甲醚的蒸气压高 ,二甲醚会逐渐挥

发 ,必须改进加油站和机动车的油路系统 ,所以人们

在探寻一种相对分子质量较大的类似二甲醚的化合

物。研究结果表明 ,聚氧甲烯 (通式为 CH3—

(OCH2 ) x—OCH3 )与二甲醚的结构类似 ,可作为柴油

添加剂 ,增加柴油的十六烷值 ,改善柴油的燃烧性质 ,

降低烟尘排放。聚氧甲烯可用甲醇 (或二甲醚 )和甲

醛为原料 ,采用酸性催化剂 ,在催化蒸馏反应器中

100℃下合成。x = 3～8的聚氧甲烯混合物的沸程与

柴油接近 ,十六烷值高达 76,闪点为 65. 6 ℃,作为柴

油添加组分 ,不需对发动机和供油系统做任何改进 ,

是一种很有应用前景的柴油添加剂。 ( 4 )二甲醚是

一种富氢的燃料 ,通过 SR可以制氢 ( CH3—O—

CH3 + 3H2 O→2CO 2 + 6H2 ) ,在 350 ℃下使用白土负

载的 N i - Cu - Zn催化剂 ,二甲醚可高选择性地生

成氢和 CO 2 ,然后除去 CO 2得到纯氢。所以二甲醚

也是一种有应用前景的制氢原料。

6　天然气制乙炔

随着石油化工的发展 ,乙炔作为重要化工原料

的地位已被乙烯取代 ,但至今乙炔作为化工原料仍

·508·



石　　油　　化　　工
PETRO CH EM ICAL TECHNOLO G Y

　　　　 　
2006年第 35卷

有一定的优势 ,特别是一些新的乙炔下游产品仍具

有很强的竞争力。根据 1995年的统计 ,全球乙炔年

产量为 1. 2 M t,其中以天然气为原料的约占 59%。

天然气制乙炔主要采用气相氧化法 [ 50 ]
,主要有德国

的 BA SF工艺、比利时的 SBA 工艺和意大利的

M o teca tin i工艺。其中 ,以 BA SF工艺为主 ,约占天

然气制乙炔的 80%。BA SF工艺原料中的 O 2 与

CH4的摩尔比为 0. 6,在反应炉进行复杂的气相反

应 ,主要反应通过部分甲烷进行部分氧化提供热量 ,

剩余甲烷被加热到 1 500 ℃后裂解缩合为乙炔。

主反应
　　　CH4 +O 2 → CO + H2O + H2 (ΔH = - 279 kJ /m ol)

　　　CO + H2O→CO 2 + H2 (ΔH = - 41. 9 kJ /m ol)

　　　2CH4 → C2 H2 + 3H2 (ΔH = 190. 5 kJ /m ol)

副反应
　　　C2 H2 → 2C + H2 (ΔH = 227 kJ /m ol)

反应产物的摩尔组成为 :乙炔 8. 4% , H2 56. 0% ,

CO 27. 5% , CO 2 3. 4% , CH4 3. 7% , O 2 0. 5% ,其他

0. 5%。每 1 m
3生成气中还含有炭黑 37. 5 g。副产

的合成气可用于合成甲醇或合成氨。1979年中国石

化集团四川维尼纶厂引进 BASF技术建成 30 k t / a乙

炔的生产装置 ,乙炔用于生产醋酸乙烯 ,尾气采用

IC I公司的低压法合成甲醇 ,再采用 B P公司甲醇直

接羰化技术建成 150 k t / a醋酸的生产装置 ,经济效

益良好。中国石化集团四川维尼纶厂计划利用川渝

地区丰富的天然气资源 ,进一步扩大天然气制乙炔

的生产 ,使乙炔的产量增至 67. 5 k t / a,甲醇的产量

增至 350 k t / a,采用炔醛法生产 1, 4 -丁二醇的产量

达到 25 k t / a
[ 51 ]。

另外 ,宁夏计划与香港合资建设 100 k t / a乙炔

和 500 k t / a合成氨的装置 ,乙炔用于生产醋酸乙烯、

聚氯乙烯、1, 4 -丁二醇和四氢呋喃等化学品 [ 50 ]。

由于乙炔及其下游产品的产值较高 ,在我国天然气

价格较高的情况下 ,天然气制乙炔及其下游产品具

有良好的经济效益 ,是近期发展天然气化工较现实

的方案之一。

7　甲烷直接转化利用的研究

甲烷直接转化利用从原理上讲是最直接有效的

途径 ,但由于甲烷的化学惰性 ,大多数目的产物在反

应条件下都比甲烷更容易进一步反应 ,很难在较高

的甲烷转化率下获得理想的产物选择性。因此 ,甲

烷直接转化只有甲烷制氢氰酸 (氨氧化或氨交换 )、

甲烷氯化制甲烷氯化物、甲烷与硫磺反应制 CS2等

少数过程实现商业化生产 [ 50 ]。其他甲烷直接转化

为化学品的方法 ,如甲烷氧化制甲醇和甲醛、甲烷氧

化偶联制乙烯、甲烷脱氢芳构化制苯等研究仍面临

巨大的挑战 [ 52 ]。甲烷直接转化的研究在 20世纪 90

年代最为活跃 ,进入 21世纪后除甲烷脱氢芳构化反

应外 ,甲烷氧化制乙烯、甲醇和甲醛的热度已大幅度

下降 ,有关的报道也较少。

甲烷脱氢芳构化是中国科学院大连化学物理研

究所发现的新反应 [ 53 ]
,以 M o改性的 ZSM - 5分子

筛为催化剂 ,在 700 ℃时甲烷可高选择性地转化为

苯和氢。氢是未来的清洁燃料 ,苯是重要的化工原

料 ,该反应在国内外引起相当多的关注。大量研究

表明 [ 54～56 ]
,产物除苯外 ,还有少量的萘和 C2烃 ,但

催化剂容易积碳失活 ,失活催化剂再生后很难恢复

到原来的水平。负载 M o, R e, W 的 H ZSM - 5,

HM CM - 22, H ZSM - 11分子筛是性能较好的催化

剂。在脱氢芳构化反应中催化剂易积碳失活是需要

解决的关键问题 , X u等 [ 56 ]对 M o /H ZSM - 5催化剂

的理论和实验研究表明 , M o物种的价态及落位、分

子筛孔道结构和 B酸中心分布是决定催化反应性

能的关键因素 ;采用原位固体核磁表征结果证明 ,结

焦主要发生在 B酸中心上 ,采用蒸汽处理可提高

M o /H ZSM - 5催化剂的稳定性。

L iu等 [ 57 ]发现 ,在甲烷中添加体积分数为 3%

的 CO 2可减缓催化剂的积碳 ,提高催化剂的稳定

性。据此 , L i等 [ 58 ]提出将放热的甲烷氧化偶联与吸

热的脱氢芳构化反应进行偶合 ,利用甲烷氧化偶联

副产的 CO 2改善 M o /H ZSM - 5催化剂的稳定性 ,

在石英固定床反应器中填充 0. 15 g L a2 O 3 - B aO偶

联催化剂和 1 g M o质量分数为 6%的 M o /H ZSM -

5芳构化催化剂 ,在 V ( CH4 ) ∶V (O 2 ) ∶V (N 2 ) =

9 ∶11 ∶1、反应温度 730℃的条件下 ,反应 60 m in后

甲烷转化率和芳烃收率分别为 20. 1%和 10. 9% ,反

应 960 m in后甲烷转化率和芳烃收率分别为 15. 9%

和 8. 9%。但只使用 M o质量分数为 6%的 M o /

H ZSM - 5芳构化催化剂时 ,在 V ( CH4 ) ∶V (N 2 ) =

9 ∶1、反应温度 730℃的条件下 ,反应 60 m in后甲烷

转化率和芳烃收率分别为 17. 7%和 12. 8% ,反应

960 m in后甲烷转化率和芳烃收率迅速降至 0. 9%

和 0. 1% ,这表明甲烷偶联与芳构化反应偶合对提

高催化剂的稳定性有明显效果。但从实际应用考

虑 ,解决催化剂的长期稳定性和再生问题 ,仍是甲烷

脱氢芳构化反应面临的挑战。

甲烷催化或非催化氧化制甲醇、甲醛已有 70余
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年的研究历史 [ 59, 60 ]
,但至今仍未取得重大突破。在

560 ℃用质量分数为 1. 7%的 M oO 3 - S iO 2催化剂

和 N 2 O为氧化剂时 ,甲烷转化率为 8. 1% ,甲醇选择

性为 84. 6%
[ 61 ]。反应器填充石英砂 ,在 400～

500℃、2. 5～6. 5M Pa、O2体积分数为 2. 5%～10. 0%

的条件下 ,甲烷转化率和选择性分别为 8%～10%和

70%～80%
[ 62 ]。这是迄今文献报道的甲烷催化和

非催化氧化制甲醇的最好结果 ,但后来的实验中未

能重复此结果 [ 63 ]。最近 , Zhang等 [ 64 ]采用质量分数

为 7%的 M oO x /L a - Co氧化物催化剂 ,在 420 ℃、

4. 20M Pa、V (CH4 ) ∶V (O2 ) ∶V (N2 ) = 9 ∶1 ∶1、空速

14. 4 L / ( g·h )的条件下 ,得到的甲醇收率和选择

性分别为 6. 7%和 60%。目前 ,甲烷氧化制甲醇离

实际应用仍有较大距离。经济评估指出 [ 65 ]
,只有达

到甲烷单程转化率大于 10%、甲烷转化率与甲醇选

择性之和大于 90%的水平 ,甲烷氧化制甲醇才具有

工业应用的可能性。

Periana等 [ 66 ]采用硫酸汞体系催化甲烷制甲

醇 ,反应分 3步。

　　酯化 : CH4 + 2H2 SO 4 → CH3O SO 3 H + 2H2O + SO 2

　　水解 : CH3O SO 3 H + H2O→CH3O H + H2 SO 4

　　再氧化 : SO 2 +O 2 + H2O→H2 SO 4

在 180 ℃、甲烷转化率为 50%时 ,硫酸甲酯的

选择性为 85% ,但反应速率很慢。最近 , X u等 [ 67 ]用

二氯代 (η2 - ( 2, 2′- 二嘧啶基 ) ) P t (Ⅱ )和

(N H3 ) 2 PtC l2替代有毒硫酸汞的研究结果表明 ,二

氯代 (η2 - ( 2, 2′-二嘧啶基 ) ) P t (Ⅱ)在无水硫酸

中 ,在 220 ℃、2. 5 h、CH4与催化剂摩尔比为 2. 3的

条件下 ,甲烷转化率达到 72% ,生成 CH3 O SO 3 H和

CH3 O H化合物的总选择性为 81%。 (N H3 ) 2 PtC l2

催化剂的活性优于二氯代 (η2 - ( 2, 2′- 二嘧啶

基 ) ) P t (Ⅱ) ,但 (N H3 ) 2 PtC l2催化剂的稳定性较差。

虽然低温液相络合物催化体系具有甲醇收率高的特

点 ,但存在催化反应速率太慢、反应需浓硫酸作溶

剂、产物分离复杂、需氧化回收 SO 2、催化剂怕水等

问题 ,目前尚无实际应用的可能性。

甲烷氧化偶联制乙烯从 1982年至今 ,国内外已

进行了大量研究 [ 52 ]
,只有极少数的催化剂达到了甲

烷转化率与 C2收率之和等于或稍大于 100%的水

平 , N a2W O 4 - M n /S iO 2仍是迄今报道过的最好催

化剂 [ 68 ]。J i等 [ 69 ]报道 , N a2W O 4 - M n /S iO 2催化剂

在常压、800 ℃、V ( CH4 ) ∶V (O 2 ) = 3. 2 ∶1、空速

254 L / ( g·h)的条件下 ,甲烷转化率为 29. 5% ,乙

烯选择性为 42. 6% ,乙烷选择性为 23. 8%。但经济

评估指出 [ 70 ]
,只有甲烷单程转化率大于 30%、C +

2

选择性大于 80%时 ,甲烷氧化偶联制乙烯才具有工

业应用的可能性。

8　结语

综上所述 ,近二十年来 ,在天然气间接转化利用

方面取得了重大进展。通过制氢、G TL工艺、G TO

工艺和生产含氧化合物等过程与石油炼制和石油化

工的集成 ,将逐步向油、气加工一体化的趋势发展。

天然气直接转化利用仍处于实验室研究阶段 ,面临

挑战和机遇。

我国的天然气资源量较少 ,价格偏高 ,是发展天

然气化工的不利因素。但资源全球化是未来的趋

势 ,我国周边国家、中东和澳大利亚等有丰富的天然

气资源 ,为我国利用国外天然气资源提供了有利条

件。从资源优化利用的角度考虑 ,天然气化工利用

在我国同样有很大的发展空间。另外 ,国内在天然

气转化利用方面有相当强的研发力量 ,我国自主开

发的 M TO、煤基合成油技术都已进入工业示范阶

段 ,为发展我国天然气化工提供了有力的技术支撑。

国内外发展天然气化工的经验为 :采用廉价天

然气资源就地建厂 ;装置大型化 ;生产具有较高附加

值和环保的产品是天然气化工盈利的关键。据此 ,

对发展我国天然气化工提出以下建议 : ( 1 )在有天

然气资源的炼厂发展天然气制氢 ,以满足炼油工业

对氢日益增长的需求。 (2 )我国的天然气制合成氨

和甲醇装置大多是 20世纪 80—90年代引进的 ,能

耗较高 ,应进行技术改造 ,采用新工艺和新催化剂 ,

提高效率 ,降低能耗。 (3)在富气无油的地区 (如川

渝、陕甘宁地区 ) ,利用当地廉价的天然气 ,通过

G TO发展石油化工产品 ;或通过天然气氧化制乙炔

发展高附加值的乙炔下游产品。 ( 4 )对油气资源丰

富的地区 (如大庆、新疆 ) ,利用廉价的天然气和油

田气建立大型甲醇装置 ,发展甲醇下游产品 (如甲

醇制烯烃、醋酸、二甲醚等 )。 ( 5)对边远地区、产量

又达不到管道输送经济规模的中、小天然气田及我

国在海外合作开发的天然气和油田气资源 ,采用

G TL工艺转化为高品质的液态烃 ,通过油管输运给

市场或用油轮运回国内 ,在石油资源日趋短缺和油

价连续走高的情况下 ,不仅可缓解石油资源的短缺 ,

且可提升柴油和润滑油品质 ,满足未来环保对油品

的严格要求。
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