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环丁砜对裂解汽油一、二段
加氢催化剂的影响
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摘要:在固定床反应装置上考察了环丁砜对裂解汽油一、二段加氢催化剂加氢性能的影响ꎬ结果表明ꎬ环丁砜对裂解汽油一
段 Ｐｄ 系与 Ｎｉ 系加氢催化剂基本没有毒害作用ꎬ原因是环丁砜的硫原子最外层电子结构处于稳定状态ꎬ不存在孤对电子ꎬ无法
向活性金属 ｄ 空轨道提供电子ꎬ故不会在催化剂活性组分 Ｐｄ、Ｎｉ 中心发生吸附ꎻ当环丁砜质量分数>１００ μｇ / ｇ 时ꎬ则会降低二
段 Ｍｏ－Ｃｏ－Ｎｉ 加氢催化剂脱硫效率ꎬ这是因为随着原料中总硫质量分数的升高ꎬ必然增加脱硫难度ꎬ但通过提高入口反应温度
可迅速使产品合格ꎮ
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　 　 裂解汽油是蒸汽裂解制乙烯装置的重要副产

物ꎬ主要为 Ｃ５ ~ Ｃ９ 馏分ꎬ产量为乙烯生产能力的

６０％~ ８０％ (质量分数)ꎬ 是抽提芳烃的重要原

料[１－２]ꎮ 由于裂解汽油中含有大量的不饱和烃(双
烯、单烯)以及硫、氮等杂质ꎬ导致其稳定性较差ꎬ极
易生成胶质ꎬ传统方法是将裂解汽油 Ｃ５ ~ Ｃ９ 馏分进

行分离分出 Ｃ５ 与 Ｃ９ 馏分作为石油树脂原料ꎬ剩余

Ｃ６ ~Ｃ８ 中间馏分进行两段加氢[２－４]ꎮ 一段加氢主要

是在低温条件下将双烯烃与链烯基芳烃选择性加氢

为单烯烃和烷基芳烃ꎬ一般选用贵金属钯基催化剂

或非贵金属镍基催化剂ꎻ二段加氢属于全加氢反应ꎬ

在高温下脱除剩余烯烃与硫等杂质ꎬ经加氢后的

Ｃ６ ~Ｃ８ 馏分被送到下游芳烃抽提装置进一步精馏

分离出苯、甲苯和二甲苯产品[５－８]ꎮ
裂解汽油中含有 ４％~６％的苯乙烯(ＳＭ)ꎬ他是

一种重要的基本有机化工原料ꎬ主要用于合成树脂、
制药、染料、农药等行业[９－１０]ꎮ 近年来受下游行业快

速发展的刺激ꎬ我国苯乙烯产量严重供不应求ꎮ 然

而传统裂解汽油加氢工艺把大量高附加值的苯乙烯

(Ｃ８ 馏分)饱和为价值低的乙苯ꎬ不仅造成了资源浪

费ꎬ增加了能耗、氢耗ꎬ缩短了加氢催化剂寿命ꎬ且较

多的乙苯也降低了混合二甲苯品质[１１]ꎮ
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近年来ꎬ随着乙烯规模的大型化发展ꎬ裂解汽油

产量大幅增加ꎬ从裂解汽油中抽提苯乙烯技术已受

到了广泛关注[１２－１３]ꎮ 为了进一步提高装置经济效

益ꎬ可将苯乙烯抽余物料返回裂解汽油加氢装置ꎮ
苯乙烯抽提溶剂一般选用环丁砜[１４]ꎬ导致苯乙烯抽

余物料会残留微量的溶剂环丁砜(<２０ μｇ / ｇ)ꎬ然而

环丁砜对裂解汽油加氢催化剂的影响目前还不明

确ꎮ 因此ꎬ笔者详细考察了环丁砜对裂解汽油一、二
段加氢催化剂加氢性能的影响ꎮ

１　 实验部分

１􀆰 １　 催化剂制备

１􀆰 １􀆰 １　 裂解汽油一段加氢 Ｎｉ 系催化剂(Ｎｉ / Ａｌ２Ｏ３)
称取一定量的拟薄水铝石ꎬ加入适量田菁粉、硝

酸与水进行捏合ꎬ然后挤条成型ꎬ１２０℃干燥ꎬ１ ０００℃
焙烧后制得载体ꎮ 配置一定浓度的 Ｎｉ(ＮＯ３)２ 溶液ꎬ
利用等体积浸渍法制备催化剂ꎬ经 １２０℃ 干燥和

３００℃焙烧后制得裂解汽油一段加氢用 Ｎｉ / Ａｌ２Ｏ３ 催

化剂ꎮ
１􀆰 １􀆰 ２　 裂 解 汽 油 一 段 加 氢 Ｐｄ 系 催 化 剂 ( Ｐｄ /
Ａｌ２Ｏ３)

称取一定量的拟薄水铝石ꎬ加入适量田菁粉、硝
酸与水进 行 捏 合ꎬ 然 后 挤 条 成 型ꎬ １２０℃ 干 燥ꎬ
１ ０００℃焙烧后制得载体ꎮ 配置一定浓度的 ＰｄＣｌ２
溶液ꎬ利用浸渍法制备催化剂ꎬ经 １２０℃ 干燥和

４５０℃焙烧后制得裂解汽油一段加氢用 Ｐｄ / Ａｌ２Ｏ３ 催

化剂ꎮ
１􀆰 １􀆰 ３　 裂解汽油二段加氢催化剂 (Ｍｏ －Ｃｏ －Ｎｉ /
Ａｌ２Ｏ３)

称取一定量的拟薄水铝石ꎬ加入适量田菁粉、硝
酸与水进行捏合ꎬ然后挤条成型ꎬ１２０℃干燥ꎬ６００℃
焙烧后制得载体ꎮ 利用氨水将活性组分 Ｍｏ、Ｃｏ、Ｎｉ
的无机盐完全溶解配制成浸渍液ꎬ等体积浸渍氧化

铝载体ꎬ经 １２０℃干燥和 ４５０℃焙烧后制得裂解汽油

二段加氢用 Ｍｏ－Ｃｏ－Ｎｉ / Ａｌ２Ｏ３ 催化剂ꎮ
１􀆰 ２　 环丁砜对催化剂性能影响的评价

一段加氢催化剂在 ５００ ｍＬ 绝热床装置上进行

评价ꎬ催化剂装填量均为 ２００ ｍＬꎬ为了便于控制反

应温升ꎬ采用 ３００ ｍＬ 氧化铝载体将催化剂均匀稀

释ꎮ Ｎｉ 与 Ｐｄ 催化剂使用之前用氢气分别在 ４５０℃
与 １１０℃条件下进行还原活化处理ꎮ

二段加氢催化剂在 ２５０ ｍＬ 绝热床装置上进行

评价ꎬ催化剂装填量为 １５０ ｍＬꎬ为了便于控制反应

温升ꎬ采用 １００ ｍＬ 氧化铝载体将催化剂均匀稀释ꎮ

催化剂使用之前用硫化剂 ＣＳ２ 在 ３００℃条件下进行

硫化处理ꎮ
对一、二段加氢催化剂进行评价时ꎬ压力为

２􀆰 ８ ＭＰａꎬ氢油比为 ２００ ∶１ꎮ
１􀆰 ３　 分析表征

催化剂活性组分质量分数用美国瓦里安公司生

产的 ＡＡ２４０ＦＳ 原子吸收光谱仪进行测试ꎮ 催化剂

比表面积和孔体积用美国 Ｍｉｃｒｏｍｅｒｉｔｉｃｓ 公司生产的

ＴｒｉＳｔａｒ Ⅱ ３０２０ 全自动比表面与孔隙分析仪进行测

试ꎮ 催化剂强度用法国 Ｖｉｎｃｉ 公司生产的颗粒强度

测定仪进行测试(ＡＳＴＭＤ－４１７９ 方法)ꎮ 裂解汽油

原料及加氢产品双烯值与溴价分别采用苹果酸酐法

与氯化碘法进行分析ꎮ 原料及产品硫质量分数用微

库仑仪进行分析ꎮ
１􀆰 ４　 试验原料油

一段加氢试验原料油采自兰州石化分公司乙烯

厂汽油加氢装置 Ｃ６ ~ Ｃ７ 馏分ꎻ二段加氢试验原料采

用一段加氢产品ꎮ 原料油的主要性质如表 １ 所示ꎮ
表 １　 原料油性质

项目 一段原料 二段原料

密度 / (ｇ􀅰ｍＬ－１) ０􀆰 ８４６ ０􀆰 ８４６

双烯值 / [ｇ Ｉ􀅰(１００ ｇ) －１] １３􀆰 ０２ —

溴价 / [ｇ Ｂｒ􀅰(１００ ｇ) －１] ２３􀆰 ０７ １５􀆰 ８６

ｗ(硫) / (μｇ􀅰ｇ－１) — ９２􀆰 ４５

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 催化剂理化性质

制备的裂解汽油一、二段加氢催化剂的理化性

质如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 催化剂理化性质

项目

规格

一段 Ｎｉ 系
催化剂

一段 Ｐｄ 系

催化剂

二段

催化剂

活性组分 Ｎｉ Ｐｄ ＭｏＯ３－ＣｏＯ－ＮｉＯ

外观 黑色

三叶草条

浅褐色

三叶草条

蓝灰色

三叶草条

尺寸 / ｍｍ ２􀆰 ０×３􀆰 ０~
８􀆰 ０

２􀆰 ９×３􀆰 ０~
８􀆰 ０

１􀆰 ２×３􀆰 ０~
８􀆰 ０

堆积密度 / (ｇ􀅰ｍＬ－１) ０􀆰 ７０ ０􀆰 ６１ ０􀆰 ７０

径向抗压碎力 / (Ｎ􀅰ｃｍ－１) １２１ １９４ ２１８

比表面积 / (ｍ２􀅰ｇ－１) １１０ １０３ ２６０

ｗ(活性组分) / ％ １２􀆰 ６ ０􀆰 ３１ ＭｏＯ３:１４􀆰 ５

ＣｏＯ:３􀆰 ７
ＮｉＯ:２􀆰 １
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２０１７ 年 ８ 月 马好文等:环丁砜对裂解汽油一、二段加氢催化剂的影响

２􀆰 ２　 环丁砜对裂解汽油一段加氢 Ｎｉ 系催化剂

(Ｎｉ / Ａｌ２Ｏ３)的影响

环丁砜对裂解汽油一段加氢 Ｎｉ 系催化剂的影

响如图 １ 所示ꎮ 由图 １ 可以看出ꎬ环丁砜对 Ｎｉ 系
催化剂基本不具有毒化作用ꎬ原料中环丁砜的加

入对产品双烯值及溴价基本没有影响ꎬ即使环丁

砜质量分数高达 ２００ μｇ / ｇꎬ产品双烯值与溴价仍

保持稳定(双烯值约为 ０􀆰 ２ ｇ Ｉ / １００ ｇꎬ溴价约为

１１􀆰 ３ ｇ Ｂｒ / １００ ｇ)ꎮ

１—双烯值ꎻ２—溴价

注:工艺条件:入口温度为 ４５℃ꎬ空速为 ３􀆰 ０ ｈ－１ꎬ稀释比为 １ ∶１ꎮ

图 １　 环丁砜质量分数对一段加氢 Ｎｉ 系
催化剂加氢性能的影响

２􀆰 ３　 环丁砜对裂解汽油一段加氢 Ｐｄ 系催化剂

(Ｐｄ / Ａｌ２Ｏ３)的影响

环丁砜对裂解汽油一段加氢 Ｐｄ 系催化剂的

影响如图 ２ 所示ꎮ 由图 ２ 可以看出ꎬ环丁砜对 Ｐｄ
系催化剂依然不具有毒化作用ꎬ原料中环丁砜的

加入对产品双烯值及溴价基本没有影响ꎬ即使环

丁砜质量分数高达 ２００ μｇ / ｇꎬ产品双烯值与溴价

仍保持稳定(双烯值约为 ０􀆰 ８ ｇ Ｉ / １００ ｇꎬ溴价约为

１５􀆰 ４ ｇ Ｂｒ / １００ ｇ)ꎮ

１—双烯值ꎻ２—溴价

注:工艺条件:入口温度为 ４０℃ꎬ空速为 ２􀆰 ０ ｈ－１ꎬ稀释比为 ２ ∶１ꎮ

图 ２　 环丁砜质量分数对一段加氢 Ｐｄ 系催化剂

加氢性能的影响

２􀆰 ４　 环丁砜对裂解汽油二段加氢催化剂(Ｍｏ－Ｃｏ－
Ｎｉ / Ａｌ２Ｏ３)的影响

环丁砜对裂解汽油二段加氢催化剂的影响如图

３ 所示ꎮ 由图 ３ 可以看出ꎬ环丁砜对催化剂的烯烃

饱和性能基本没有影响ꎬ即使环丁砜质量分数高达

２００ μｇ / ｇꎬ产品溴价依然只有 ０􀆰 １ ｇ Ｂｒ / １００ ｇꎮ 原料

中环丁砜质量分数≤１００ μｇ / ｇ 时ꎬ产品总硫质量分

数一直保持稳定(约 ０􀆰 ５ μｇ / ｇ)ꎻ但当环丁砜质量分

数达到 ２００ μｇ / ｇ 后ꎬ产品总硫质量分数迅速上升至

２􀆰 １ μｇ / ｇꎬ这是由于环丁砜本身就是硫化物(硫质量

分数为 ２６􀆰 ６７％)ꎬ随着环丁砜质量分数的增加ꎬ原
料总硫的质量分数也在增加ꎬ从而对催化剂的脱硫

活性提出了更高的要求ꎮ

１—溴价ꎻ２—总硫质量分数

注:工艺条件:入口温度为 ２２０℃ꎬ空速为 ２􀆰 ０ ｈ－１ꎮ

图 ３　 环丁砜对二段加氢催化剂加氢性能的影响

在原料中环丁砜质量分数为 ２００ μｇ / ｇ 条件

下ꎬ考察了反应器入口温度对催化剂性能的影响ꎬ
结果如图 ４ 所示ꎮ 由图 ４ 可以看出ꎬ随着入口温度

的提高ꎬ产品溴价基本保持稳定ꎬ但产品总硫质量

分数逐渐降低ꎬ当入口温度≥２３５℃ꎬ产品总硫质

量分数即可满足裂解汽油二段加氢控制指标(总

硫质量分数<１􀆰 ０ μｇ / ｇ)ꎮ 因此ꎬ可通过适当提高

反应入口温度来解决原料中环丁砜质量分数超标

的问题ꎮ

１—溴价ꎻ２—总硫质量分数

注:工艺条件:空速为 ２􀆰 ０ ｈ－１ꎬ原料环丁砜质量分数 ２００ μｇ / ｇꎮ

图 ４　 入口温度对加氢产品规格的影响

在原料中环丁砜质量分数为 ２００ μｇ / ｇ 条件下

的二段加氢催化剂的稳定性结果如图 ５ 所示ꎮ 连续

３００ ｈ 的实验结果表明ꎬ制备的二段加氢催化剂具

有稳定的加氢和脱硫活性ꎬ加氢产品溴价≤０􀆰 １１ ｇ
Ｂｒ / １００ ｇꎬ总硫质量分数≤０􀆰 ６ μｇ / ｇꎮ

􀅰５１１􀅰
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１—溴价ꎻ２—总硫质量分数

注:工艺条件:空速为 ２􀆰 ０ ｈ－１ꎬ入口温度为 ２４０℃ꎬ原料环丁砜质

量分数为 ２００ μｇ / ｇꎮ

图 ５　 二段催化剂稳定性评价结果

２􀆰 ５　 机理分析

２􀆰 ５􀆰 １　 一段加氢机理

金属态催化剂的加氢机理是活性金属的空 ｄ 轨

道与氢分子成键电子及反应物双键相互作用ꎬ使得

氢分子解离为氢原子并吸附在金属表面ꎬ同时烯烃

也被吸附在金属表面ꎬπ 键被削弱ꎬ氢原子与烯烃双

键结合后ꎬ金属催化剂对烷烃吸引力减弱ꎬ烷烃离开

催化剂表面ꎬ完成加氢ꎮ 对于此类催化剂ꎬ发生硫中

毒的原因是硫化物通过物理 /化学吸附形成的硫—
金属键占据催化剂活性金属中心ꎬ从而使其失去吸

附氢气与烯烃分子的能力[１５]ꎮ
裂解汽油一段加氢催化剂的活性中心是金属态

的 Ｐｄ、Ｎｉ 微晶ꎬ属于金属态催化剂加氢ꎻ而环丁砜分

子结构如图 ６ 所示ꎬ其硫原子最外层电子结构处于

稳定状态ꎬ不存在孤对电子ꎬ无法向活性金属 ｄ 空轨

道提供电子ꎬ故不会在催化剂活性组分 Ｐｄ、Ｎｉ 中心

发生吸附ꎬ因此ꎬ环丁砜对裂解汽油一段加氢催化剂

Ｐｄ 与 Ｎｉ 系催化剂均没有毒化作用ꎮ

图 ６　 环丁砜分子结构

２􀆰 ５􀆰 ２　 二段加氢机理

裂解汽油二段加氢催化剂的活性相是过渡金属

(Ｃｏ、Ｍｏ、Ｎｉ)硫化物ꎬ目前对于该类催化剂的加氢脱

硫催化作用机理还存在许多争论ꎬ尤其对于过渡金

属硫化物活性相的形成机制和结构ꎬ表面吸附物种

和表面反应物种ꎬ表面反应步骤的直接实验证据还

较为缺乏ꎬ但大多数研究者普遍接受 Ｃｏ－Ｍｏ－Ｓ 或

Ｎｉ－Ｍｏ－Ｓ 活性相理论ꎬ并认为在 Ｃｏ－Ｍｏ－Ｓ 和 Ｎｉ－
Ｍｏ－Ｓ 表面存在 Ｓ 阴离子空穴ꎬ其与解离吸附的 Ｈ２

分子形成—ＳＨ 基ꎬ有机硫化物分子则通过 Ｓ 原子在

Ｓ 空穴上的“端连吸附” (氢解脱硫或直接脱硫)和

芳香环(或噻吩环)上的 π 电子的“平躺吸附” (加
氢脱硫)２ 种平行反应途径进行脱硫[１６]ꎮ

由于环丁砜属于硫化物ꎬ随着原料中环丁砜质

量分数的升高ꎬ势必会增加脱硫的难度ꎬ然而反应温

度的提高大大促进了加氢和直接氢解路径ꎬ且前者

的增幅大于后者ꎮ 因此ꎬ当二段加氢产品总硫质量

分数超标时ꎬ可通过提高入口温度使其合格ꎮ

３　 结论

(１)实验结果和理论分析均表明ꎬ环丁砜对于

裂解汽油一段加氢 Ｐｄ 与 Ｎｉ 系催化剂基本没有

影响ꎮ
(２)环丁砜对裂解汽油二段加氢催化剂的烯烃

饱和性能基本没有影响ꎻ但当环丁砜质量分数超过

１００ μｇ / ｇ 后ꎬ对脱硫效率具有一定的影响ꎬ然而可

通过提高入口温度使产品总硫质量分数快速达到

合格ꎮ
(３)工业装置实际运行过程中ꎬＣ８ 抽余油中环

丁砜最高只有 ２０ μｇ / ｇꎬ且将其掺入 Ｃ６ ~ Ｃ７ 或 Ｃ５ ~
Ｃ７ 馏分裂解汽油中后再进裂解汽油装置时ꎬ其质量

分数会更低ꎮ 因此ꎬ将 Ｃ８ 抽余油配入到裂解汽油原

料中进行加氢时ꎬ不会对裂解汽油一段钯系、镍系催

化剂及二段催化剂的使用性能产生影响ꎮ
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液ꎬ取一定体积置于锥形瓶中ꎬ以 ０􀆰 ２ ｍｏｌ / Ｌ 硫酸调

节初始 ｐＨꎬ加入一定量 ３０％ Ｈ２Ｏ２ 和硫酸亚铁ꎬ置
于恒温振荡反应器中反应 ６０ ｍｉｎꎬ期间按设定的时

间间隔取样ꎬ为使取样后的溶液 ｐＨ>１０ꎬ从而终止

Ｆｅｎｔｏｎ 反应ꎬ在取样管中预先加入 ０􀆰 １ ｍｏｌ / Ｌ ＮａＯＨ
溶液ꎮ
１􀆰 ３　 分析方法

利用高效液相色谱法(ＨＰＬＣ)测定溶液中苯并

噻唑浓度ꎮ 色谱柱条件:柱温为 ２５℃ꎬ流动相为甲

醇 ∶水(体积比为 ８０ ∶２０)ꎬ流速为 ０􀆰 ６ ｍＬ / ｍｉｎꎬ进样

量为 ５ μＬꎮ
利用离子色谱法测定硫酸根离子、硝酸根离子ꎮ

离子色谱检测条件为:ＡＧ－１１－ＨＣ 保护柱(４ ｍｍ×
５０ ｍｍ)ꎬ ＡＳ － １１ － ＨＣ 阴离子 分 析 柱 ( ４ ｍｍ ×
２５０ ｍｍ)ꎬ淋洗液:２０ ｍｍｏｌ / Ｌ ＫＯＨ 溶液ꎬ流速为

１􀆰 ０ ｍＬ / ｍｉｎꎬ进样量为 ２５ μＬꎮ 柱温为 ２５℃ꎮ
利用高效液相色谱－质谱联用技术对苯并噻

唑降解产物进行分析ꎮ 色谱条件:流动相为甲醇:
水(体积比为 ９０ ∶１０)ꎬ流速为 ２００ μＬ / ｍｉｎꎬ进样量

为 １ μＬꎮ 质谱条件:电喷雾(ＥＳＩ)ꎬ正离子模式条

件(ＧＳ１ ５５ꎬＧＳ２ ５５ꎬＣＵＲ ３５ꎬＴＥＭ ５００ꎬ电压 ５ ０００
Ｖ)ꎬ负离子模式条件 ( ＧＳ１ ５５ꎬＧＳ２ ５５ꎬＣＵＲ ３５ꎬ
ＴＥＭ ５００ꎬ电压－４ ５００ Ｖ)ꎮ
１􀆰 ４　 动力学模拟

在苯并噻唑氧化降解过程中ꎬ以去除率和降解

动力学来评价其降解效果与降解速率:
去除率 ＝ (ｃ０ － ｃｔ) / ｃ０ × １００％ (１)

式中:ｃｔ 为任一 ｔ 时刻苯并噻唑的质量浓度ꎬｍｇ / Ｌꎻ
ｃ０ 为苯并噻唑的初始质量浓度ꎬｍｇ / Ｌꎮ

一级降解动力学公式为:
－ ｄｃ / ｄｔ ＝ ｋｃ (２)

　 　 经积分后转换为:
ｋｔ ＝ ｌｎ(ｃ０ / ｃｔ) (３)

式中:ｋ 为一级反应动力学常数ꎬ由苯并噻唑降解率

与反应时间 ｔ 拟合而得ꎮ

２　 实验结果

２􀆰 １　 初始 ｐＨ 的影响

控制反应温度为 ３０℃ꎬＨ２Ｏ２ 体积分数为 ４ ｍＬ / Ｌꎬ
ｎ(Ｈ２Ｏ２) / ｎ(Ｆｅ２＋)为 １０ ∶１ꎬ用硫酸调节 ｐＨ 分别为

２、２􀆰 ５、３ꎬ对 １００ ｍｇ / Ｌ 的苯并噻唑水溶液进行氧化

降解ꎬ结果如图 １ 所示ꎮ

１—ｐＨ＝ ２ꎻ２—ｐＨ＝ ２􀆰 ５ꎻ３—ｐＨ＝ ３

图 １　 ｐＨ 对苯并噻唑降解的影响

由图 １ 可以看出ꎬ反应前 １０ ｍｉｎ 内ꎬ苯并噻唑

氧化降解反应速度较快ꎬ初始 ｐＨ 分别为 ２、２􀆰 ５、３
时ꎬ降解率分别为 ８２􀆰 ８８％、９２􀆰 ７６％、５９􀆰 ５４％ꎮ 反应

进行 ２０ ｍｉｎ 后ꎬ苯并噻唑质量浓度趋于稳定ꎮ 当

ｐＨ 为 ２􀆰 ５ 时ꎬ芬顿体系下对苯并噻唑的去除效果最

佳ꎬ反应 ２０ ｍｉｎ 后ꎬ苯并噻唑质量浓度由开始的

１００ ｍｇ / Ｌ 降低到 ５􀆰 ６３ ｍｇ / Ｌꎬ去除率达到 ９４􀆰 ３７％ꎮ
２􀆰 ２　 Ｈ２Ｏ２ 体积分数的影响

控制反应温度为 ３０℃ꎬｐＨ 为 ２􀆰 ５ꎬ控制反应过

程中 ｎ(Ｈ２Ｏ２) / ｎ(Ｆｅ２＋)＝ １０ ∶１ꎬ３０％ Ｈ２Ｏ２ 投加量为

３~６ ｍＬ / Ｌꎬ考察 Ｈ２Ｏ２ 体积分数对苯并噻唑降解效

果的影响ꎬ结果如图 ２ 所示ꎮ
由图 ２ 可以看出ꎬ反应 ５ ｍｉｎ 内ꎬＨ２Ｏ２ 体积分

数为 ５ ｍＬ / Ｌ 以上的苯并噻唑去除率可达 ７４􀆰 ３５％
以上ꎬＨ２Ｏ２ 体积分数分别为 ３、４ ｍＬ / Ｌ 时ꎬ苯并噻唑

去除率分别为 ８０􀆰 ９９％、８６􀆰 ８１％ꎮ 因此ꎬＨ２Ｏ２ 体积

分数并非越大越好ꎮ 另根据文献[１５]ꎬＨ２Ｏ２ 体积

分数过高会产生氧化能力远弱于􀅰ＯＨ的ＨＯ２􀅰ꎬ降
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