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高级催化氧化技术降解高盐水 ＣＯＤ 的应用
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摘要:以鄂尔多斯某煤化工厂区内高级催化氧化工艺(ＡＯＰ)降解高盐水 ＣＯＤ 系统为对象ꎬ考察了 ｐＨ、臭氧浓度、气体流
量、停留时间对高盐水 ＣＯＤ 降解效果的影响ꎮ 试验表明ꎬ本项目高盐水 ＣＯＤ 降解的最优运行条件为:ｐＨ １０ꎬ臭氧浓度 １５０ ｍｇ / Ｌꎬ
预氧化段气体流量 １０ ｋｇ / ｈꎬ一级催化氧化段和二级催化氧化段总气体流量 ４０ ｋｇ / ｈꎬ预氧化段停留时间 ２０ ｍｉｎꎬ一级催化氧化
段停留时间 ３０ ｍｉｎꎬ二级催化氧化段停留时间 ３０ ｍｉｎꎮ 系统在最优运行条件下ꎬＣＯＤ 降解率高于 ５０％ꎬ最高达 ７５％ꎬＡＯＰ 系统
运行成本为 ３􀆰 ５７９ 元 / ｔꎮ
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　 　 在零排放和资源化工艺中ꎬ经过二次反渗透浓缩

后的浓水中化学需氧量(ＣＯＤ)含量超过 １５０ ｍｇ / Ｌ
后ꎬ浓水中 ＣＯＤ 会影响后续蒸发结晶 Ｎａ２ＳＯ４ 和

ＮａＣｌ 结晶盐的产量、纯度和白度ꎮ 去除 ＣＯＤ 主要

技术有膜分离、活性炭吸附、生化以及高级催化氧化

工艺(ＡＯＰ)ꎮ 膜分离技术通过膜的选择透过性ꎬ利
用膜两侧的压力差、浓度差或是电势差将有机物富

集到浓水一侧[１]ꎮ 膜分离法具有分离效果好、不需

要添加任何化学药剂、对环境无污染、出水水质稳定

等优势ꎮ 因此ꎬ膜分离法广泛应用于市政水处

理[２]、工业水脱盐处理[３]、浓缩处理[４] 等诸多领域ꎮ
但是ꎬ膜处理法只是将有机物富集到浓水侧ꎬ并没有

对有机物进行减量化处理ꎻ吸附法是指利用多孔材

料通过范德华力、静电引力、化学键力中的一种或多

种将水中的有机物吸附至其表面ꎬ从而达到去除

ＣＯＤ 的目的[５]ꎮ 常用的吸附剂有活性炭、粉煤灰、
沸石和膨润土等ꎮ 吸附法操作简单、设备投资小ꎬ广

泛应用于一些其他技术难以处理的 ＣＯＤ 工艺中ꎮ
但是ꎬ吸附剂的吸附容量有限ꎬ需要不断地再生ꎬ从
而导致了运行成本居高难下ꎬ并阻碍了吸附法的应

用领域ꎻ生化技术是通过微生物的新陈代谢作用ꎬ降
解水中的 ＣＯＤ[６]ꎮ 生化法具有投资、运行成本低ꎬ
ＣＯＤ 降解效果好等特点ꎬ但是微生物在高盐环境下

存活率低ꎬ降解效果差ꎮ ＡＯＰ 是目前工业中应用最

多的降解高盐水 ＣＯＤ 的技术ꎮ ＡＯＰ 技术的主要特

征是通过产生强氧化性的羟基自由基(􀅰ＯＨ)ꎬ氧化

高盐水中 ＣＯＤ[７－９]ꎮ ＡＯＰ 技术与常规的氧化技术相

比具有适用范围广、氧化能力强、处理效果好的特

点ꎬ可以几乎无选择性地把有机物矿化[１０]ꎮ
鄂尔多斯某煤化工采用 Ｏ３ /金属催化剂的 ＡＯＰ

技术降解高盐水中的 ＣＯＤꎮ Ｏ３ /金属催化剂 ＡＯＰ
工艺是在 Ｏ３ 氧化基础上增加过渡金属催化剂ꎬ通过

使用过渡金属催化 Ｏ３ 分解ꎬ提高氧化过程中􀅰ＯＨ
等具有强氧化性的自由基的浓度ꎬ促进 ＣＯＤ 降解ꎮ
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本文中通过鄂尔多斯某煤化工厂区内的高盐水零排

放及资源化项目ꎬ介绍了处理规模为 ８０ ｍ３ / ｈ 的

ＡＯＰ 在降解高盐水 ＣＯＤ 中的应用ꎮ

１　 试验部分

１􀆰 １　 试验装置与流程

图 １ 为鄂尔多斯某煤化工厂 ＡＯＰ 的工艺流程ꎮ

工艺流程分为 ３ 段:预氧化段(预氧化反应池 ４ ０５０
ｍｍ×３ ０５０ ｍｍ×６ ５００ ｍｍ)、一级催化氧化段(一级

氧化反应池 ４ ０５０ ｍｍ×３ ０５０ ｍｍ×７ ５００ ｍｍ)和二级

催化 氧 化 段 ( 二 级 氧 化 反 应 池 ４ ０５０ ｍｍ ×
３ ０５０ ｍｍ×７ ５００ ｍｍ)ꎬ其中预氧化段采用臭氧直接

氧化ꎬ一级催化氧化段和二级催化氧化段采用 Ｏ３ /
金属催化剂催化氧化ꎮ

图 １　 ＡＯＰ 工艺流程

　 　 如图 １ 所示ꎬ来水经泵提升进入臭氧预氧化池

的上部ꎬ在预氧化池的进水端设置一套 ｐＨ 调节装

置ꎬ并设置在线 ｐＨ 监测仪表ꎮ 根据 ｐＨ 变化ꎬ设备

自动加药调节ꎮ 含有 Ｏ３ 的混合气体(来自预氧化

池配套的臭氧发生器ꎬ气源为纯氧)通入预氧化池

底的曝气盘进行曝气ꎬ直接与高盐水接触ꎬ矿化部分

高盐水中有机物ꎬ降低后续工艺氧化的难度ꎮ
预氧化池的出水通过提升泵的提升进入保安过

滤器ꎬ去除污水中的悬浮物及胶体后进入一级臭氧

催化氧化反应池ꎮ 臭氧通过池底曝气盘进入一级臭

氧催化氧化反应池ꎬ配套的臭氧发生器采用高压臭

氧发生器ꎬ一级臭氧催化氧化工艺段直接降解高盐

水中的小分子有机物ꎬ同时对大分子有机物进行断

键和部分降解ꎮ
一级臭氧催化氧化工艺段的产水进入中间水

箱ꎬ中间水箱左侧装填催化剂ꎬ对一级催化氧化的产

水进行短流程的催化氧化ꎬ氧化后的产水经多相流

泵与臭氧混合进入二级臭氧催化氧化塔ꎬ通过二级

臭氧催化氧化工艺段降解水中的有机物ꎬ处理后水

质满足后续分盐蒸发结晶系统对进水的要求ꎮ 预氧

化反应池、中间水箱及一、二级臭氧催化氧化反应池

产生的尾气被吸入尾气破坏装置ꎬ去除掉残存的臭

氧后达标排放ꎮ
１􀆰 ２　 分析方法

首先称取 ４０ ｍＬ 的待检测水样ꎻ然后往待检测

水样中滴定硝酸银溶液ꎬ将 Ｃｌ－全部沉淀ꎻ之后取上

清液 １０ ｍＬꎻ最后采用 ＧＢ １１９１４—８９ 化学需氧量测

定检测 ＣＯＤ 的含量ꎮ

ＣＯＤ 降解率定义如下:
η ＝ [(ｃ０ － ｃ) / ｃ０] × １００％

式中ꎬｃ０ 为高盐水初始 ＣＯＤ 浓度ꎻｃ 为 ＡＯＰ 系统出

口 ＣＯＤ 浓度ꎮ

２　 试验分析

２􀆰 １　 ｐＨ 对 ＣＯＤ 降解效果的影响

图 ２ 为臭氧浓度 １５０ ｍｇ / Ｌꎬ预氧化段气体流量

１０ ｋｇ / ｈꎬ一级和二级催化氧化段总气体流量 ４０ ｋｇ / ｈꎬ
　 　 　 　 　 　 　

(ａ)ＣＯＤ 含量

(ｂ)ＣＯＤ 降解率

１—预氧化ꎻ２—一级氧化ꎻ３—二级氧化

图 ２　 ｐＨ 对 ＡＯＰ 系统出口 ＣＯＤ 含量和

ＣＯＤ 降解率的影响
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预氧化段停留时间 ２０ ｍｉｎꎬ一级催化氧化段停留时

间 ３０ ｍｉｎꎬ二级催化氧化段停留时间 ３０ ｍｉｎꎬ液体流

量 ５５ ｍ３ / ｈꎬＡＯＰ 系统进口 ＣＯＤ 含量 ３５０~３９０ ｍｇ / Ｌ
的操作条件下ꎬｐＨ 对 ＡＯＰ 系统出口的 ＣＯＤ 含量和

ＣＯＤ 降解率的影响ꎮ 如图 ２ 所示ꎬ随着 ｐＨ 的增加

预氧化段出口的 ＣＯＤ 含量和 ＣＯＤ 降解率变化较为

平缓ꎻ一级催化氧化段和二级催化氧化段出口 ＣＯＤ
含量和 ＣＯＤ 降解率在 ｐＨ 为 ５~１０ 时分别呈现下降

和上升趋势ꎬ随着 ｐＨ 继续增加ꎬ一级催化氧化段和

二级催化氧化段出口 ＣＯＤ 含量和 ＣＯＤ 降解率走势

都趋于平缓ꎮ 分析原因ꎬ当 ｐＨ 处于 ５ ~ ９ꎬ一级催化

氧化段和二级催化氧化段 ＣＯＤ 降解为臭氧分子直

接氧化和羟基自由基间接氧化双重作用ꎬ并且随着

ｐＨ 升高ꎬ羟基自由基的比重随之增加ꎻ当 ｐＨ 大于 ９
时ꎬＣＯＤ 降解主要受大量的羟基自由基间接氧化作

用[１１]ꎬ而羟基自由基氧化性高于臭氧分子ꎮ 因此ꎬ
ｐＨ 为 １０ 为最优的运行 ｐＨꎮ
２􀆰 ２　 臭氧浓度对 ＣＯＤ 降解效果的影响

图 ３ 为 ｐＨ 为 １０ꎬ预氧化段气体流量 １０ ｋｇ / ｈꎬ
一级和二级催化氧化段总气体流量 ４０ ｋｇ / ｈꎬ预氧化

段停留时间 ２０ ｍｉｎꎬ一级催化氧化段停留时间

３０ ｍｉｎꎬ二级催化氧化段停留时间 ３０ ｍｉｎꎬ液体流量

５５ ｍ３ / ｈꎬＡＯＰ 系统进口 ＣＯＤ 含量 ３５０ ~ ３９０ ｍｇ / Ｌ
的操作条件下ꎬ臭氧浓度对 ＡＯＰ 系统出口的 ＣＯＤ
含量和 ＣＯＤ 降解率的影响ꎮ 如图 ３ 所示ꎬ随着臭氧

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)ＣＯＤ 含量

(ｂ)ＣＯＤ 降解率

１—预氧化ꎻ２—一级氧化ꎻ３—二级氧化

图 ３　 臭氧浓度对 ＡＯＰ 系统出口 ＣＯＤ 含量和

ＣＯＤ 降解率的影响

浓度的升高ꎬ预氧化段、一级催化氧化段和二级催化

氧化段的出口 ＣＯＤ 含量和 ＣＯＤ 降解率均为单调下

降和上升的走势ꎮ 这是因为随着臭氧浓度的升高ꎬ
气液两相之间的传质推动力随之增大ꎬ而气液两相

传质是 ＣＯＤ 降解的控制步骤ꎮ 因此ꎬ提高臭氧浓度

有利于 ＣＯＤ 的降解[１２]ꎻ当臭氧浓度高于 １５０ ｍｇ / Ｌ
后ꎬＣＯＤ 降解效果变化趋缓ꎬ而制备臭氧用电量线

性增加ꎮ 综上所述ꎬ 考虑运行成本ꎬ 臭氧浓度

１５０ ｍｇ / Ｌ 为最优的臭氧浓度ꎮ
２􀆰 ３　 气体流量对 ＣＯＤ 降解效果的影响

图 ４ 为 ｐＨ 为 １０ꎬ臭氧浓度 １５０ ｍｇ / Ｌꎬ预氧化停

留时间 ２０ ｍｉｎꎬ液体流量 ５５ ｍ３ / ｈꎬＡＯＰ 系统进口

ＣＯＤ 含量 ３５０~３９０ ｍｇ / Ｌ 的操作条件下ꎬ预氧化段

气体流量对预氧化段出口的 ＣＯＤ 含量和 ＣＯＤ 降解

率的影响ꎮ 如图 ４ 所示ꎬ随着气体流量的增加ꎬ预氧

化段出口 ＣＯＤ 从 ３７９ ｍｇ / Ｌ 下降到 ３２９ ｍｇ / ＬꎬＣＯＤ
降解率从 １􀆰 ８％升高到 １０％ꎮ 一方面更高的气体流

量意味着单位时间更多的臭氧进入水中ꎬ另一方面

气体流量的增加会强化气液两相传质过程ꎬ从而提

高 ＣＯＤ 降解效果[１３－１５]ꎮ 当气体流量大于 １０ ｋｇ / ｈ
时ꎬＣＯＤ 降解效果变化趋缓ꎬ因此预氧化段最优的

气体流量为 １０ ｋｇ / ｈꎮ

１—降解率ꎻ２—ＣＯＤ 含量

图 ４　 预氧化段气体流量对预氧化段出口

ＣＯＤ 含量和 ＣＯＤ 降解率的影响

图 ５ 为在 ｐＨ 为 １０ꎬ臭氧浓度 １５０ ｍｇ / Ｌꎬ预氧化

段气体流量 １０ ｋｇ / ｈꎬ预氧化段停留时间 ２０ ｍｉｎꎬ一
级催化氧化段停留时间 ３０ ｍｉｎꎬ二级催化氧化段停

留时间 ３０ ｍｉｎꎬ液体流量 ５５ ｍ３ / ｈꎬＡＯＰ 系统进口

ＣＯＤ 含量 ３５０~３９０ ｍｇ / Ｌ 的操作条件下ꎬ一级催化

氧化段和二级催化氧化段总气体流量对一级催化氧

化段和二级催化氧化段出口的 ＣＯＤ 含量和 ＣＯＤ 降

解率的影响ꎮ 如图 ５ 所示ꎬ随着一级催化氧化段和

二级催化氧化段的总气体流量从 ２０ ｋｇ / ｈ 增加到

５０ ｋｇ / ｈꎬ一级催化氧化段和二级催化氧化段出口

ＣＯＤ 分别从 ３４３、２７０ ｍｇ / Ｌ 下降到 １５４、９７ ｍｇ / Ｌꎻ一
级催化氧化的 ＣＯＤ 降解率从 １１％升高到 ５８％ꎬ二级
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催化氧化段的 ＣＯＤ 降解率从 ３０％升高到 ７３􀆰 ５％ꎮ
和预氧化段一样ꎬ更多的气体流量强化了气液两相

的湍流程度ꎬ增加了溶于水中的臭氧量ꎬ从而强化了

传质过程ꎬ提高了降解效果ꎮ 当一级催化氧化段和

二级催化氧化段的总气体流量大于 ４０ ｋｇ / ｈ 时ꎬ
ＣＯＤ 降解效果趋缓ꎮ 综上所述ꎬ最优的一级催化氧

化段和二级催化氧化段的总气体流量为 ４０ ｋｇ / ｈꎮ

(ａ)ＣＯＤ 含量

(ｂ)降解率

１—一级氧化ꎻ２—二级氧化

图 ５　 一级催化氧化段和二级催化氧化段

总气体流量对一级催化氧化段和二级催化氧化段

出口 ＣＯＤ 含量和 ＣＯＤ 降解率的影响

２􀆰 ４　 停留时间对 ＣＯＤ 降解的影响

图 ６ 为在 ｐＨ 为 １０ꎬ臭氧浓度 １５０ ｍｇ / Ｌꎬ预氧化

段气体流量 １０ ｋｇ / ｈꎬ液体流量 ５５ ｍ３ / ｈꎬＡＯＰ 系统

进口 ＣＯＤ 含量 ３５０~３９０ ｍｇ / Ｌ 的操作条件下ꎬ预氧

化段停留时间对预氧化段出口的 ＣＯＤ 含量和 ＣＯＤ
降解率的影响ꎮ 随着预氧化段停留时间从 ５ ｍｉｎ 增

加到 ３０ ｍｉｎꎬ预氧化段出口的 ＣＯＤ 含量从 ３６８ ｍｇ / Ｌ
　 　 　 　 　 　 　

１—降解率ꎻ２—ＣＯＤ 含量

图 ６　 预氧化段停留时间对预氧化段出口

ＣＯＤ 含量和 ＣＯＤ 降解率的影响

降低到 ３３０ ｍｇ / Ｌꎬ ＣＯＤ 降解率由 ４􀆰 ３％ 升高到

１０􀆰 ５％ꎮ 随着停留时间的增加ꎬ液相与气相接触更

为充分ꎬ有利于更多液相吸收更多的臭氧ꎬ从而提高

ＣＯＤ 降解效果ꎮ 但是ꎬ当预氧化段停留时间超过

２０ ｍｉｎ 后ꎬＣＯＤ 降解率上升趋势快速降低ꎮ 因此ꎬ
最优的预氧化段停留时间为 ２０ ｍｉｎꎮ

图 ７ 为在 ｐＨ 为 １０ꎬ臭氧浓度 １５０ ｍｇ / Ｌꎬ预氧化

段气体流量 １０ ｋｇ / ｈꎬ一级和二级催化氧化段总气体

流量 ４０ ｋｇ / ｈꎬ预氧化段停留时间 ２０ ｍｉｎꎬ液体流量

５５ ｍ３ / ｈꎬＡＯＰ 系统进口 ＣＯＤ 含量为 ３５０~３９０ ｍｇ / Ｌ
的操作条件下ꎬ一级催化氧化段停留时间对预氧化

段一级催化氧化段出口的 ＣＯＤ 含量和 ＣＯＤ 降解率

的影响ꎮ 同预氧化段一样ꎬ一级催化氧化段的 ＣＯＤ
降解效果随着停留时间的增加而上升ꎬ最优的一级

催化氧化段停留时间为 ３０ ｍｉｎꎮ

１—降解率ꎻ２—ＣＯＤ 含量

图 ７　 一级催化氧化段停留时间对一级催化

氧化段出口 ＣＯＤ 含量和 ＣＯＤ 降解率的影响

图 ８ 为 ｐＨ 为 １０ꎬ臭氧浓度 １５０ ｍｇ / Ｌꎬ预氧化段

气体流量 １０ ｋｇ / ｈꎬ一级和二级催化氧化段总气体流

量 ４０ ｋｇ / ｈꎬ预氧化段停留时间 ２０ ｍｉｎꎬ一级催化氧

化段的停留时间 ３０ ｍｉｎꎬ液体流量 ５５ ｍ３ / ｈꎬＡＯＰ 系

统进口 ＣＯＤ 含量 ３５０~３９０ ｍｇ / Ｌ 的操作条件下ꎬ二
级催化氧化段停留时间对预氧化段二级催化氧化段

出口的 ＣＯＤ 含量和 ＣＯＤ 降解率的影响ꎮ 随着停留

时间的增加ꎬ二级催化氧化段出口 ＣＯＤ 含量降低ꎬ
　 　 　 　 　 　 　

１—降解率ꎻ２—ＣＯＤ 含量

图 ８　 二级催化氧化段停留时间对二级催化

氧化段出口 ＣＯＤ 含量和 ＣＯＤ 降解率的影响
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ＣＯＤ 降解率升高ꎬ且最优的二级催化氧化段停留时

间为 ３０ ｍｉｎꎮ

３　 应用分析

３􀆰 １　 项目简介

本项目为鄂尔多斯某煤化工企业高盐水零排放

及资源化利用ꎮ 如图 ９ 所示ꎬＡＯＰ 进水分为 ３ 股ꎬ
分别为经反渗透处理后的高盐水、经纳滤处理后的

硫酸钠母液和经纳滤处理后的生产高盐水ꎮ 混合后

水中含盐量为 ６０ ~ ８０ ｇ / ＬꎬＣＯＤ 为 ３００ ~ ４００ ｍｇ / Ｌꎮ
混合水经过 ＡＯＰ 系统处理后进入后续的蒸发结晶

工艺单元ꎮ

图 ９　 鄂尔多斯某煤化工厂水系统

３􀆰 ２　 应用效果

图 １０ 为鄂尔多斯某煤化工厂区内 ２０１８ 年 ６ 月

２ 日—２０１８ 年 ７ 月 ５ 日 ＡＯＰ 系统运行情况ꎮ 如图

１０ 所示ꎬＣＯＤ 降解率均在 ５０％以上ꎬ最高为 ７５％
(２０１８ 年 ６ 月 １７ 日)ꎬ显示了 ＡＯＰ 系统能够很好地

应用在本项目高盐水 ＣＯＤ 降解过程中ꎮ

图 １０　 ＡＯＰ 系统运行实际情况

３􀆰 ３　 运行成本

表 １ 为鄂尔多斯某煤化工厂区内 ＡＯＰ 系统的

　 　 　 　 　 　 　表 １　 ＡＯＰ 系统吨水运行成本

项目 单价 吨水耗量 运行费用 / (元􀅰ｔ－１)
电耗　 　 　 　 　 　 ０􀆰 ４１元 / ｋＷｈ ４􀆰 ０６９ ｋＷ/ ｔ １􀆰 ６６８

氧气消耗　 　 　 　 ０􀆰 ６０元 / ｋｇ ３􀆰 １８ ｋｇ / ｔ １􀆰 ９１１

吨水直接运行费用 　 　 ３􀆰 ５７９

吨水运行成本ꎮ 本项目的吨水电耗和氧气消耗量分

别为 ４􀆰 ０６９ ｋＷ / ｈ 和 ３􀆰 １８ ｋｇ / ｈꎬ吨水运行成本为

３􀆰 ５７９ 元ꎮ

４　 结论

以鄂尔多斯某煤化工厂内 ＡＯＰ 系统为对象ꎬ通
过试验和运行得到以下结论ꎮ

(１) 最优操作条件: ｐＨ 为 １０ꎬ 臭氧浓度为

１５０ ｍｇ / Ｌꎬ预氧化段气体流量为 １０ ｋｇ / ｈꎬ一级催化

氧化段和二级催化氧化段总气体流量为 ４０ ｋｇ / ｈꎬ预
氧化段停留时间为 ２０ ｍｉｎꎬ一级催化氧化段停留时

间为 ３０ ｍｉｎꎬ二级催化氧化段停留时间为 ３０ ｍｉｎꎮ
(２)实际运行 ＣＯＤ 降解率均在 ５０％以上ꎬ最高

可达 ７５％ꎮ
(３)吨水电耗和氧气消耗量分别为 ４􀆰 ０６９ ｋＷ / ｈ

和 ３􀆰 １８ ｋｇ / ｈꎬ吨水运行成本为 ３􀆰 ５７９ 元ꎮ
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轻组分ꎬ增加了分离能耗ꎬ新增机泵、空冷器、水冷器

导致水电能耗升高ꎮ 上周期生产负荷高ꎬ分馏系统

换热生产的 １􀆰 ２ ＭＰａ 蒸汽量多ꎬ能耗明显降低ꎮ 本

周期 ４􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽能耗最高ꎬ然后是天然气能耗与

电能ꎬ标定 ２ 能耗比标定 １ 低 ２􀆰 ５９ ｋｇ / ｔꎬ除了生产

负荷因素ꎬ还因为催化柴油反应热更大ꎬ出入口温差

提高约 １６℃ꎬ使得换热更多ꎮ 然而ꎬ标定 ２ 电能高

于标定 １ꎬ主要是由于标定 ２ 工况氢耗较高ꎬ需要 ２
台新氢压缩机同时运行ꎮ 此外第二周期新氢纯度较

低ꎬ循环氢中的甲烷体积分数高达 ５％ꎬ装置需要排

废氢ꎬ增加了压缩机能耗ꎬ通过降低氢油比可以减少

循环氢压缩机蒸汽用量ꎬ同时降低加热炉热负荷、燃
料消耗以及空冷器电耗ꎬ因此ꎬ需要在节能降耗与安

全生产之间寻找一个最佳的氢油比契合值[１０]ꎮ

３　 总结

通过采用催化剂级配技术ꎬ可以实现将单反应

器双床层的常规中低压力等级低氢油比的柴油

ＨＤＳ 装置升级为增产化工原料的加氢裂化装置ꎮ
化工料收率可以增加 １７％以上ꎬ通过原料及分馏进

一步优化可以得到 ５０％以上的化工料ꎮ
催化剂级配技术中主要采用了保护剂孔隙率和

活性级配、加氢脱硫精制剂和加氢饱和精制剂的级

配、体相剂活性位数量和饱和选择性的匹配、裂化剂

活性和精制出口温度的匹配ꎬ实现了产品质量要求

更高的目标ꎮ 其中石脑油满足催化重整要求ꎬ喷气

燃料满足 ３＃喷气燃料要求ꎬ柴油可以满足国Ⅵ柴油

要求ꎮ
从装置标定数据来看ꎬ改造后氢耗明显增加ꎬ但

仍然明显低于常规加氢裂化装置ꎬ突破了体相催化

剂氢耗高的传统认识ꎮ 单反应器中两床层温度匹配

合理ꎬ可以长周期操作ꎮ 加工能耗增加ꎬ需要在优质

产品收率和加工成本中进一步平衡ꎮ
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