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长链烯烃与苯烷基化反应技术述评

乔聪震 1,2  李成岳 1*  张金昌 1
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摘  要  介绍了长链烯烃与苯烷基化的催化剂及反应技术现状 生产线性烷基苯的传统工艺使

用 HF 或 AlCl3作催化剂 污染严重 在不断开发新型满足绿色化学要求的催化剂同时 新的反应技

术如固定床 催化蒸馏 液-固循环流化床和悬浮床催化蒸馏技术也相继出现 但只有 UOP公司的 Detal

工艺实现了工业化 进一步的研究应着眼于开发低温活性好 选择性高并且在工业条件下寿命长的

环境友好催化剂 同时相应地革新反应与分离技术 进而改善反应分离系统的综合性能
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Abstract  This paper reviews the status of catalyst and reaction technology for alkylation of benzene

with long chain alkenes. Conventional methods for the production of linear alkylbenzene generally use HF or

AlCl3 as acid catalysts. These processes feature serious environmental drawbacks. Along with the

development of new green catalysts, various new reaction technologies such as fixed-bed, reaction-

distillation, liquid-solid cycling fluidized bed and suspension catalytic distillation were proposed and

introduced to this reaction system, although at present only the UOP Detal technology has been

commercialized. Further studies should be made not only to seek for the eco-friendly catalysts with high

activity at low-temperature, selectivity and long-term stability under commercial operating conditions, but

also to innovate technologies to improve the performances of the whole reaction-separation system.
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50 多年以前 人们已经认识到烷基苯磺酸盐(ABS)在许多方面是优于天然皂的非常有效的

洗涤剂 自那时以后的一段时间内 ABS似乎已成为洗涤剂工业的标准表面活性剂 20世纪 60

年代 在认识到直链烯烃烷基化得到的 ABS 具有更好的生物降解性后 企业界将注意力转向生

产直链烷基苯(LAB)并进而形成了以 HF为催化剂的 LAB生产工艺

随着对环境形势的日益关注 需要寻找反应性能优于 HF 或与之相近 但对环境友好的催

化剂并开发相应的反应技术 本文将对这一领域内新催化剂特别是催化反应技术的研究进展进

                                                       
乔聪震  男 38岁 博士生 副教授 现从事化学反应工程的研究 *联系人

国家重点基础研究发展规划项目(G2000048006)资助

2002-07-03收稿 2002-12-18修回



http://www.hxtb.org                      化学通报  2003年  第 66卷                             w033

2

行评述

1 催化剂研究

长链烯烃与苯烷基化反应的传统催化剂 如无水 AlCl3 硫酸 氢氟酸等已经在工业上使用

自上世纪 60年代开始 围绕腐蚀性小 无公害 易再生的固体酸催化剂进行了大量研究 主要

集中在分子筛 无定型硅铝 粘土和负载型杂多酸等类型 近期的研究证明 离子液体在该反

应体系的应用也呈现出较好的前景

Young等[1]报道的 HZSM-12 HZSM-5和 HZSM-38等分子筛催化剂 烯烃的转化率为 94%

LAB 的选择性 73% Almeida 等[2]发现 HY 具有很高的活性和选择性 LAB 的选择性达到

97%~98% 副产物支链烷基苯和二烷基苯均小于 0.3% 几乎没有检测到茚满和萘满的生成 许

艺等[3]采用碱土金属 稀土或混合稀土改性 Y 型分子筛作为催化剂 用工业原料进行评价 反

应 64h 转化率由 100%下降到 94.8% 用高压高温苯冲洗 24h 催化剂活性能够基本恢复 王

兴等[4]采用 NH4F 处理 Y 型分子筛 发现可以提高催化活性 降低反应温度 并提高直链烷基

苯的选择性 崔哲等[5]采用改性β沸石制得牌号为 TH06 的催化剂 用工业原料评价时的单程寿

命达 110h 且可以反复再生 寿命达 1000h Knifton 等[6]采用 HF 改性的丝光沸石为催化剂

发现其具有较高的 2-LAB选择性 原因可能是丝光沸石具有一定的择形性能

Vora 等[7]和 Kocal[8]采用层柱粘土或稀土金属离子浸渍的粘土作为催化剂 烯烃的转化率大

于 98% LAB 的选择性约为 85% Tejero 等[9]采用含硅铝或硅镁酸盐的粘土经多价金属离子修

饰 或用硫酸 氢氟酸处理 烯烃转化率大于 95% LAB选择性 85%~92% 支链烷基苯 4%

7% 重烷基苯 2% 7% 催化剂单程寿命达 300 400h

徐龙伢等[10]采用 SiO2 H MCM-41 等载体负载硅钨酸 发现以全硅介孔 MCM-41 作为

载体催化活性最好 金英杰等[11]采用 MCM-41 负载 PW 酸 发现催化活性随负载量的增加而提

高 效果优于 HY催化剂  温朗友[12]采用 SiO2负载 PW制得催化剂并结合其悬浮催化蒸馏(SCD)

工艺收到了较好的小试效果 张金昌等[13]对这种负载杂多酸催化剂开展了系统的表征和反应性

能评价

离子液体被认为是未来理想的绿色高效溶剂和催化剂 最新的文献[14~19]表明 离子液体有

可能成为该反应技术升级的又一突破口 Sherif 等[19]在其专利中将这类催化剂应用到该反应体

系 邓友权等[14,18]利用其合成的低温离子液体 AlCl3-EMIC+HCl 催化 1-十二烯与苯的烷基化反

应 在室温条件下 5min即可达到几乎 100%的转化率 2-LAB 的选择性最高可达到 40.5% De

Castro[20]用几种多孔材料负载[BMIM]-AlCl4进行 1-十二烯与苯的烷基化反应 实验表明 Si 和

Al 载体的负载效果较好 反应性能较佳 Freemantle 等[21]认为离子液体是一种很方便的溶剂和

催化剂 产品容易与它分离 烯烃的转化率达 99%以上 而且 99.5%的离子液体可以循环使用

现有的固体酸催化剂普遍存在失活较快的缺陷 导致催化剂的运转周期短 需要频繁再生

大部分催化剂的活性温度高 为了维持液固反应不得不采用较高的的操作压力 增加了操作难

度和能耗 离子液体催化剂虽然具有很高的低温活性 在常压 室温条件下就能完成反应 达

到几乎 100%的转化率和较高的 2-LAB 选择性 但是 目前离子液体的制备成本普遍较高 工

程上还亟待解决材料和设备问题 并且在使用离子液体情况下的混合 传热和传质规律以及循
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环 再生等关键问题尚有待很好解决 今后一段时间内 除应当对催化剂筛选 催化化学问题

继续进行研究之外 不需要对离子液体催化的液-液反应工程 产物分离和催化剂回收等化学工

程问题开展系统的研究

2 反应技术现状

2.1 三氯化铝催化反应工艺

早期的三氯化铝工艺采用釜式循环反应器 [22~24] Cozzi 等[25]公开了一种改进的三氯化铝工

艺 使烷基化反应在粉状三氯化铝和铝催化的条件下 用烯烃和氯化石蜡的混合物作为原料来

完成 其中烯烃和氯化石蜡的比例在 70:30到 99:1之间

由于三氯化铝遇水分解为 Al(OH)3和 HCl 因此要求原料中水含量很低 也难免在产物中

存在分离不彻底的三氯化铝 产物水洗时形成 Al(OH)3 和 HCl 中和时又不可避免排放相应的

盐类 导致腐蚀和污染严重 再则 该工艺为釜式反应器间歇操作过程 设备功效低 能耗大[26]

2.2 HF催化反应工艺

HF催化烷基化工艺在 20世纪 70年代和 80年代被广泛采用[27~29] 该工艺主要包括三部分

(1)烷基化反应 采用间歇操作的釜式反应器 (2)HF 再生 (3)含 HF 废液处理 催化剂与产物

分离采用了 5个分离塔 第一个塔称作 HF提取器 从烷基化反应料液中提取 HF再循环至烷基

化反应器 第二个塔称作苯塔 分出苯再循环至烷基化反应器 第三个塔蒸出石蜡烃送至脱氢

工段 第四个塔分出粗 LAB 第五个塔除去重烷基化副产品

显然 该工艺流程过于复杂 由于没有进行过程集成 苯的循环量大 能耗高 并且用 HF

作为催化剂使操作难度和危险性都增大 含酸废液也不可避免会污染环境 属于对环境不友好

的工艺[26]

2.3 固定床反应工艺

Young[30]和 Burress]31]分别提出了采用分子筛作催化剂的固定床反应工艺专利 Cozzi[25] Ho]32]

和 Kocal[33]持有采用负载型催化剂的固定床反应工艺专利 UOP 公司[34]在其专利中提出了双固

定床交替工作以实现系统的连续运行的方案 UOP和 Petresa公司合作开发了 Detal工艺

在 Petresa 公司早期的专利[9,35]中采用单个固定床反应器 烷基化和催化剂的再生序贯交替

进行 采用烷烃和醇交替冲洗的办法再生催化剂

Detal工艺采用双固定床反应器 反应和再生分别在两台反应器中同时进行 每 24h切换一

次 实现了过程的连续化 催化剂再生改为苯冲洗 避免了非反应物的引入 采用固体催化剂

后 不需要昂贵的材料和设备 也不需要洗涤产物 没有无机盐的排放 新建装置的投资要低

的多 分离单元的设备和操作要求与传统的 HF 工艺相近 因而既可以用于新厂的建设 也可

以用于采用 HF 工艺的老厂技术改造 再加上其专利催化剂的优势 使其顺利地实现了工业化

Detal工艺的反应条件是 反应温度 150ºC 压力 3.5MPa 空速为 2h-1 投料苯烯比为 45:1 失

活催化剂由热苯洗涤再生 再生温度为 250ºC 操作压力 4MPa 空速为 1h-1 表 1 为 Detal 工

艺与 HF工艺线性烷基苯产物特性的对比 可见在采用 Detal工艺时烷基苯产品中深度烷基化产

物的含量更低 2-LAB含量较高 但是 Detal工艺催化剂活性温度高 操作压力高 反应 再

生和分离过程没有更好地集成 虽然降低了设备投资 但总体能耗仍然相对较高
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表 1  线性烷基苯产品的特性对比[2]

Tab.1  Comparision of Linear Alkylbenzene Products.

特性指标 HF工艺 Detal工艺

溴指数 10 10

2-LAB/(wt)% 16 25

线性度/(wt)% 93~95 93~95

深度烷基化产物/(wt)% 0.5~1.0 0.5

2.4  催化蒸馏(CD)工艺

化学反应过程和蒸馏过程的集成并相互促进形成了反应蒸馏技术 如果两者匹配得当 可

望节省能耗和投资 1998 年 Hunstman 公司[4,36]将该技术用于 LAB 的制备 2000 年 Fritsch

等[28]又提出增加一个苯提取器 被提取出来的苯再回至反应器 由此来延缓催化剂的失活

Anantaneni 等[37]报道了采用含氟丝光沸石催化剂的固定床反应蒸馏技术 容易在现有 HF

工艺基础上进行技术改造

总之 采用催化蒸馏技术具有如下优点 (1)反应和分离在同一塔内进行 可减少设备投资

(2)反应条件更加温和 容易控制 可充分利用反应热来加热液相 从而减少热量消耗 (3)总苯

烯比可大大降低 从而可减少回收过量苯的能耗 (4)产物从精馏塔反应段及时移出 可以避免

深度副反应的进一步发生 从而提高反应选择性 (5)精馏塔中苯不断冲洗催化剂 也可抑制催

化剂因结焦而降低活性 延长催化剂寿命

由于现有烷基化固体酸催化剂容易失活 而装卸催化剂构件又很费事 限制了 CD 工艺在

烷基化方面的推广应用

CR&L 报道了一种称作 RDTM[38,39]的进行非均相化学反应的新工艺方法 在 CD 技术的基

础上 使催化剂颗粒以匀浆状随进料流股进入反应蒸馏区 该区内置惰性填料提供蒸馏分离所

需的结构 催化剂颗粒自上而下流过惰性构件至塔底 继而进行固液分离和催化剂再生 RDTM

的特点是 将反应蒸馏塔分成上下两部分(上部包括蒸馏段和反应段 下部为提馏段) 中间串

联一个催化剂分离器 催化剂不是以构件的方式固定于塔中 而是将催化剂和原料苯制成浆液

随苯从反应段上部进入反应蒸馏塔 从塔中沿惰性填料通道表面下降 并同时催化苯与烯烃的

烷基化反应 最后催化剂随反应料液进入分离器进行分离回收 再循环使用或送去再生

RDTM 的优点是 彻底避免了催化剂构件所带来的问题 而且催化剂可在器外连续再生

可有效利用反应热 原料的循环量和进料比可接近化学计量值等 RDTM 的缺点是 将催化剂

与反应原料制成浆液 由于催化剂粒径较大(10µm~0.5cm) 在塔中很难分布均匀 并且容易沉

积于惰性填料上而造成压降大甚至出现堵塔现象 将塔分成上下两部分 中间串联一个催化剂

的分离器 过程的设计 制造 操作和控制复杂

2.5 液固循环流化床反应器(LSCFBR)

金涌等[40,41]发明了一种固体酸催化剂催化的芳烃或其衍生物的烷基化技术 采用了由液固

并流上行反应器 待再生催化剂沉降返洗塔 液固并流上行再生器和再生后催化剂沉降返洗塔

四个主要装置组成的液固循环流化床 据报道实现了连续的反应-再生 保证了催化剂始终在高

活性下运转 用反应原料作为催化剂的再生液 因而工艺过程大为简化

LSCFBR 将烷基化与催化剂的再生集成 在同一系统内分区实现反应和再生 但是 由于
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受反应器有效高度的限制 单程转化率较低 未转化的十二烯须循环送回反应器再反应 若增

加反应器有效高度 延长接触时间 会增加设备投资以及带来相关问题 降低空速 延长接触

时间 会降低过程强度并引起一系列新问题 此外 延长接触时间也会增加多烷基化的可能性

若提高反应温度以提高反应速率 可以提高在有限接触时间内的转化率 但同样会强化多烷基

化反应 更重要的是 催化剂颗粒在每一功能区停留时间的非均一性可能会使过程优化和控制

都带来困难

表 2  非均相烷基化反应技术性能比较

Tab.2  Comparation of technological characteristics for heterogeneous catalytic alkylation

项目 固定床[9,34] 催化蒸馏[6,28,36] 液固循环流化床[40,41] 悬浮床催化蒸馏[12,32]

苯烯比 大于 20:1 接近 1:1 可适当降低 接近 1:1

反应热的利用 未直接利用 直接用于蒸馏 未直接利用 直接用于蒸馏

传质传热效果
无强化措施 液 固相传递

未被强化

无强化措施 液

固相传递未被强化
传递过程被强化 传递过程被强化

操作压力 温度 3.0~5.0MPa 3.0~5.0MPa 0.1~0.5MPa 微正压

催化剂利用率 催化剂颗粒大 利用效率低
催化剂构件 利用

效率低
小颗粒催化剂 效率较高 微细催化剂 利用效率高

转化率 单程转化率低 高 最低 较高

对催化剂形态的要求 固体颗粒 催化剂需制成构件 合适粒度 密度的固体颗粒 合适粒度 密度的固体颗粒

能耗量 循环能耗高 分离能耗较高
反应 分离过程耦

合 能耗相对低
循环能耗较高 分离能耗较高 过程耦合 能耗相对低

催化剂装卸方式 静态填充 装卸困难 制成构件静态填充
经旋流分离 沉降 返洗 反应

器等循环

专门设备配成料浆 专门设

备从产物中分离

反应 再生操作方式 反应再生切换
需中断反应进行催

化剂再生
反应 再生连续进行

反应连续 再生可连续也可

间断进行

技术成熟程度 已成熟 研究开发中 研究开发中 研究开发中

处理能力 大 大 大 大

操作难度 容易 容易 过程复杂 操作难度大
较容易 但催化剂加入和分

离难度较大

反应 再生条件匹配
容易改变再生条件与反应匹

配

容易改变再生条件

与反应匹配

接触时间短而不均一 反应再生

匹配复杂

容易改变再生条件与反应匹

配

过程集成 无 反应分离耦合
反应 再生 分离在不同的区域

进行
反应分离耦合

2.6 悬浮床催化蒸馏(SCD)

闵恩泽等[12,42]发明了一种悬浮床催化蒸馏工艺 采用负载杂多酸催化剂 分别用于苯与丙

烯和十二烯的烷基化过程 小试已取得了成功 并正在开展中试 该工艺将固体催化剂与反应

液体物料经超细均化后由反应段的顶部进入反应蒸馏塔反应段 催化剂和液相产物流经催化剂

分离器进行分离后直接循环使用或再生 分离了催化剂的产物流送入提馏段进一步抽提未反应

的苯 塔底产物流送分离系统 与 RDTM 的构思相同 固体催化剂在塔中以流动的方式来实现

催化蒸馏

SCD 的优点是 (1)体现了催化蒸馏的特点 在蒸馏的同时进行反应 而且由于传递过程阻

力很小 局部苯烯比高 反应的转化率和选择性都得到提高 (2)将反应放出的热量用于蒸馏 (3)

采用催化剂在塔中连续流动的方式 避免了催化剂构件制作和装卸的不便 而且催化剂可在器

外连续再生

SCD的缺点是 (1)带来催化剂浆料的配制 输送等问题 特别是催化剂与产物的分离问题

(2)SCD 工艺对催化剂的要求较高 催化剂粒度 密度和悬浮液的粘度等物化性质既要有利于悬
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浮床反应 也要有利于分离

各种非均相烷基化反应技术的性能比较见表 2 可以看出 固定床反应技术受反应体系苯

烯比的制约 苯的循环量很大 造成不必要的能耗 受催化剂活性稳定性限制 反应蒸馏技术

尚未能工业化 悬浮床催化蒸馏催化剂在塔内连续流动 反应和分离过程耦合,系统效率较高

但固体催化剂的再生需要单独异处进行 并且催化剂的输运分离也比较麻烦 上述两种反应与

蒸馏集成的技术 都有能耗较小 在系统苯烯比很小的条件下反应区局部苯烯比很高 催化剂

不易积炭失活的优点 Detal 工艺和液固循环流化床工艺 反应与再生阶段在时空上被分离开

从而使设备和操作都要复杂的多 因此 将精馏效应引入反应区的过程集成思想 值得深入研

究

3 结束语

开发低温活性高 选择性好 单程寿命长的环境友好催化剂是 LAB生产技术升级的关键

与此同时 应当从强化传热 传质过程 充分发挥催化剂的潜能 重视过程集成 从提高生产

强度和资源 能源利用效率的角度 研究开发新的反应-分离技术
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