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摘要:在 ３􀆰 ０ Ｍｔ / ａ ＦＣＣ 装置中添加脱硝助燃剂来进一步实现烟气超洁净排放目标和 ＳＣＲ 模块安全运行指标ꎬ从而降低再

生烟气 ＮＯｘ 排放量和减少 ＳＣＲ 模块喷氨用量ꎮ 工业应用结果表明ꎬ该装置再生系统停用 ＣＯ 助燃剂、开始加注脱硝助燃剂后ꎬ
稀相温度平稳未升高ꎬ同时当脱硝助燃剂占系统藏量质量分数的 ２􀆰 ５％后ꎬ再生烟气中 ＮＯｘ 浓度和 ＳＣＲ 脱硝单元喷氨用量大幅

下降ꎬ效果较为明显ꎮ
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　 　 近年来随着人们对环境保护意识的提升ꎬ氮氧

化物(ＮＯｘ)导致的中毒、酸雨、光学烟雾等一系列环

境和人类健康问题日益受到人们的重视[１－２]ꎬ因此

ＮＯｘ 减量化排放受到国内外广泛关注ꎬ许多减量化

技术得到了开发ꎮ 石油炼制行业是 ＮＯｘ 排放量较

高的行业之一ꎬ其中石油炼制企业中的催化裂化装

置再生过程产生的 ＮＯｘ 占整个炼油过程 ＮＯｘ 排放

量的 ５０％[３]ꎬ按照«石油炼制工业污染物排放标准

(ＧＢ ３１５７０—２０１５)»要求:新建催化裂化装置(以下

简称 ＦＣＣ 装置)自 ２０１５ 年 ７ 月 １ 日起执行烟气 ＮＯｘ

排放低于 ２００ ｍｇ / ｍ３(特别地区低于 １００ ｍｇ / ｍ３)的
标准[４]ꎬ因此 ＦＣＣ 装置外排烟气中 ＮＯｘ 质量浓度实

现经济、安全及超洁净排放具有非常重要的环境、社
会和经济意义[５]ꎮ 目前炼化企业 ＦＣＣ 烟气脱硝技

术主要以选择性催化氧化(ＳＣＲ)、选择性非催化还

原法(ＳＮＣＲ)及低温臭氧氧化(ＬｏＴＯｘ)末端治理工

艺技术为主ꎬ但在实际运行中仍存在着各种不足和

弊端[６]ꎮ ＳＮＣＲ 工艺在实际运行中因反应温度和停

留时间波动大ꎬ导致脱硝率不稳定、脱硝率低的问

题ꎬ平均脱硝率在 ３０％~５０％ꎮ 低温 Ｏ３ 氧化工艺在

运行中存在 Ｏ３ 逃逸、运行能耗成本极高的缺点ꎬ且
Ｏ３ 的危害程度不亚于 ＮＯｘ 对人体健康的危害[７]ꎬ同
时该工艺最大的缺点是没有从根本上解决 ＮＯｘ 污

染环境问题ꎬ只是将 ＮＯｘ 从大气污染转到水污染
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中ꎮ 随着国家对含盐污水排放的限制ꎬ自 ２０１８ 年开

始ꎬ石化企业及地方政府开始限制该工艺的推广和

新建ꎮ 选择性催化还原( ＳＣＲ)工艺技术脱硝率较

高ꎬ平均在 ８０％以上ꎬ但投资建设费用较高ꎬ运行中

消耗还原剂(液氨)较多ꎬ普遍存在 ＮＨ３ 逃逸、烟道

设备结盐和腐蚀严重及外排污水氨氮指标超标的问

题ꎮ 浙江石油化工有限公司(以下简称浙石化)３􀆰 ０
Ｍｔ / ａ ＦＣＣ 装置采用高低并列两段富氧再生结构ꎬ烟
气采用 ＳＣＲ 脱硝＋ＥＤＶ 湿法脱硫组合工艺实现环保

排放达标ꎮ 但在实际生产运行过程中ꎬ再生烟气中

ＮＯｘ 和 ＳＯｘ 质量浓度较高ꎬ分别为 ４００ ~ ５００ ｍｇ / ｍ３

和 ５００~１ ５００ ｍｇ / ｍ３ꎬ致使 ＳＣＲ 喷氨量大ꎬ小时氨气

用量 ９５ ｍ３ꎬ余锅出口结盐和烟脱出口蓝色烟羽严

重ꎮ 为了从源头降低再生烟气中的 ＮＯｘ 浓度、减少

喷氨用量、延长 ＳＣＲ 运行周期及实现超洁净排放ꎬ
浙石化于 ２０２２ 年 ４ 月 ８ 日在 ３􀆰 ０ Ｍｔ / ａ ＦＣＣ 装置进

行 ＬＺ－５Ｇ 脱硝助燃剂(以下简称 ＬＺ－５Ｇ 剂)的工业

试用ꎬ并取得了良好效果ꎮ

１　 ＬＺ－５Ｇ 脱硝助燃剂简介

１􀆰 １　 物化性质

ＬＺ－５Ｇ 剂是山东骏飞环保科技有限公司生产

的一种完全再生工艺专用脱硝助燃剂ꎬ主要物化性

质见表 １ꎮ
表 １　 ＬＺ－５Ｇ 剂主要物化性质

项目 指标

Ａｌ２Ｏ３ 质量分数 / ％ ≥８０

比表面积 / (ｍ２􀅰ｇ－１) ≥１１０

孔体积 / (ｍＬ􀅰ｇ－１) ≥０􀆰 １３

堆密度 / (ｇ􀅰ｍＬ－１) ０􀆰 ９０~１􀆰 ２０

磨损指数 / (％􀅰ｈ－１) ≤３􀆰 ０

脱硝率 / ％ ≥６０

粒度分布(体积分数) / ％ 　

　 ０~４０ μｍ ≤１７

　 ４０~１４９ μｍ ≥９０

１􀆰 ２　 作用机理

目前ꎬ炼化企业 ＦＣＣ 装置分为完全再生和贫氧

再生 ２ 种再生工艺ꎬ普遍采用加注脱硝剂＋ＳＣＲ 的

方式降低和控制烟气中的 ＮＯｘ 浓度来实现超洁净

排放ꎬ此方式是一种源头治理的环保绿色工艺技术ꎮ
通过加入脱硝剂ꎬ可以将烟气中的 ＮＯｘ 浓度大幅降

低ꎬ并在此基础上通过 ＳＣＲ 工艺少量喷氨脱硝实现

超洁净排放ꎮ 脱硝助燃剂可将再生器中的 ＮＯｘ 直

接转化为 Ｎ２ 排放ꎬ无二次污染ꎬ使用方便、环保及经

济效益显著[８]ꎮ ＦＣＣ 完全再生工艺中再生烟气中

的氮主要以 ＮＯｘ 形式存在ꎮ
完全再生工艺再生器中 ＮＯｘ 的来源[９]:

ＮＲ３ ＋ Ｏ２ →
ＮＯ ＋ ＮＯ２ ＋ Ｎ２Ｏ４ ＋ ＣＯ ＋ ＣＯ２ ＋ Ｈ２Ｏ (１)

式中ꎬＮＲ３ 为待生剂含氮焦炭ꎻＲ 为有机物ꎮ
ＬＺ－５Ｇ 剂的作用机理[１０]ꎬ即在催化裂化装置

再生器密相床层中利用各种活性组分对再生烟气中

ＣＯ、Ｏ２、ＮＯｘ、ＮＨ３ 及 ＨＣＮ 具有不同的吸附催化能力

促进 ＣＯ 氧化生成 ＣＯ２ 和促进 ＮＯｘ 与 ＮＨ３、ＨＣＮ、ＣＯ
及 Ｃ 反应ꎬ将 ＮＯｘ 还原成 Ｎ２ꎮ 具体反应机理如下:

２Ｐｒ ＋ Ｏ２ → ２Ｐｒ:Ｏ (２)
Ｐｚ ＋ ＣＯ / Ｃ → Ｐｚ:ＣＯ / Ｃ (３)
Ｐｚ ＋ ＮＯｘ → Ｐｚ:ＮＯｘ (４)

Ｐｙ ＋ ＮＨ３ / ＨＣＮ → Ｐｙ:ＮＨ３ / ＨＣＮ (５)
Ｐｒ:Ｏ ＋ Ｐｚ:ＣＯ → Ｐｒ ＋ Ｐｚ ＋ ＣＯ２ (６)

Ｐｚ:ＮＯｘ ＋ Ｐｚ:ＣＯ / Ｃ → Ｎ２(ｇ) ＋ ＣＯ２(ｇ) ＋ Ｐｚ (７)
Ｐｙ:ＮＨ３ / ＨＣＮ ＋ Ｐｚ:ＮＯｘ →

Ｎ２(ｇ) ＋ ＣＯ２(ｇ) ＋ Ｈ２Ｏ ＋ Ｐｙ ＋ Ｐｚ (８)

式(２) ~ (８)中ꎬＰｚ、Ｐｒ 和 Ｐｙ 表示催化剂中不同的活

性组分元素ꎮ ＬＺ－５Ｇ 剂能够高效选择性吸附再生

床层中 ＮＯｘ、ＣＯ、Ｏ２、ＮＨ３ 及 ＨＣＮ 组分ꎬ并发挥催化

氧化还原功效ꎬ使 ＮＯｘ 转化为 Ｎ２ꎬ使 ＣＯ 转化为

ＣＯ２ꎬ从而达到脱硝助燃功效ꎮ

２　 工业应用

２􀆰 １　 实施方案

ＬＺ－５Ｇ 剂建立藏量周期为 ５７ ｄꎬ共计 １６􀆰 １２ ｔꎬ
ＦＣＣ 装置利用原 ＣＯ 助燃剂加注系统每天间断加入

到再生器中ꎬ同时加注 ＬＺ－５Ｇ 剂后停加 ＣＯ 助燃剂

(Ｐｔ 型)ꎬ并按照 ＬＺ－５Ｇ 剂藏量占比达到系统总藏

量(质量分数) 的 ２􀆰 ５％ 为目标ꎬ日常加注量为

１２５ ｋｇ / ｄꎬ维持反再系统 ＬＺ－５Ｇ 剂占比ꎮ 具体方案

见表 ２ꎮ
表 ２　 ＬＺ－５Ｇ 剂加注方案

日期 操作内容

４ 月 ８ 日~
６ 月 ３ 日

　 快速加注建藏量期:每天分 ３次加入ꎬ加注量为 １５０~
６００ ｋｇ / ｄꎬ６月 ３日 ＬＺ－５Ｇ 剂藏量占比达到 ２􀆰 ５％

６ 月 ３ 日以后 　 日常加注期:每天分 ３次加入ꎬ加注量为 １２５ ｋｇ / ｄ

２􀆰 ２　 原料性质和操作条件

装置加工原料为二次加氢ꎬ即经浆态床加氢裂
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化反应的蜡油经加氢精制后进催化裂化装置ꎬ加注

ＬＺ－５Ｇ 剂前、后原料性质和操作条件分别见表 ３、
表 ４ꎮ

表 ３　 加注 ＬＺ－５Ｇ 剂前后原料性质对比

项目 空白期 试用期

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ９０８ ９１３

粘度(１００℃) / (ｍｍ２􀅰ｓ－１) ４􀆰 ８６ ４􀆰 ８０

凝点 / ℃ ３５ ３４

初馏点 / ℃ １９７ ２０８

１０％馏出温度 / ℃ ３５６ ３５５

５０％馏出温度 / ℃ ４７０ ４６３

９０％馏出温度 / ℃ ５５０ ５４６

９５％馏出温度 / ℃ ５６７ ５６４

干点 / ℃ ５７９ ５８１

残炭质量分数 / ％ ０􀆰 ２６ ０􀆰 ２１

总硫质量分数 / ％ ０􀆰 ３３ ０􀆰 ３６

总氮质量分数 / ％ ０􀆰 ５８ ０􀆰 ５３

Ｆｅ 含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ０􀆰 ６ ０􀆰 ６

Ｎｉ 含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ０􀆰 １ ０􀆰 １

Ｖ 含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ０􀆰 １ ０􀆰 １

Ｎａ 含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ０􀆰 ５ ０􀆰 ４

表 ４　 加注 ＬＺ－５Ｇ 剂前后主要操作参数对比

项目 空白期 试用期

处理量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ３５０ ２２０~３５０

提升管出口温度 / ℃ ５１３ ５１３

一烧焦罐密相床层温度 / ℃ ６８５ ６６７~６８５

二再稀相温度 / ℃ ６８６~６８８ ６７８~６８８

二再密相床层温度 / ℃ ６９４ ６８０~６９４

再生器定压力 / ＭＰａ ０􀆰 ２６ ０􀆰 ２５~０􀆰 ２７

烧焦罐藏量 / ｔ ８０ ８０

再生器藏量 / ｔ １２０ １３０

再生器外取热量 / ( ｔ􀅰ｈ－１) ９０ ７０~９０

主风量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ２８８０００ ２２００００~２８８０００

再生器出口烟气 / ％ 　 　

　 Ｏ２ ２􀆰 ０ ２􀆰 ０~４􀆰 ６

　 ＣＯ ０ ０

　 ＣＯ２ １３􀆰 ６ １３􀆰 ５８

从表 ３ 可以看出ꎬ加剂前后原料相同ꎬ馏程、残
碳、Ｓ、Ｎ 及金属含量比较稳定ꎬ性质没有明显变化ꎮ

从表 ４ 可以看出ꎬ加剂前后处理量、床温、主风量等

参数变化幅度较大ꎬ主要因为原料供给量受限ꎬ调整

加工负荷所致ꎮ 从表 ４ 同时可以看出ꎬ当加工量下

降 ３７􀆰 １％时ꎬ主风量下调幅度只有 ２３􀆰 ６％ꎬ加工量

和主风量调整幅度不匹配ꎬ导致低加工量时过剩氧

含量过大和主风量相对过大ꎬ严重抑制了脱硝助燃

剂的脱硝功效[１１]ꎮ
２􀆰 ３　 平衡剂性质

空白期与试用阶段平衡剂性质见表 ５ꎮ
表 ５　 加注 ＬＺ－５Ｇ 剂前后平衡剂性质对比

项目 空白期 试用期

微反应活性 / ％ ６３􀆰 ２ ６２􀆰 ４

定炭质量分数 / ％ ０􀆰 ０２ ０􀆰 ０１

筛分组成 / ％ 　 　

　 ０~４０ μｍ ８􀆰 ７１ ７􀆰 １１

　 ４０~８０ μｍ ５６􀆰 １ ５３􀆰 ７３

　 ８０~１５０ μｍ ３０􀆰 ８７ ３４􀆰 １２

　 >１５０ μｍ ４􀆰 ３２ ５􀆰 ０４

　 ＡＰＳ / μｍ ７６􀆰 ５ ７９􀆰 ７

Ｆｅ 含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ３１８３ ２９４７

Ｎｉ 含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) ９７１ ７７８

Ｖ 含量 / (μｇ􀅰ｇ－１) １７６９ １６８６

从表 ５ 可以看出ꎬ平衡剂上的金属含量相对较

低ꎬ且试用阶段相对空白期数值变化较小ꎬ对脱硝效

果无影响ꎬ平衡剂上的金属含量较低主要因为原料

经过二次加氢所致ꎮ 微反活性下降了 ０􀆰 ８％ꎬ分析

原因可能因为 ０~ ８０ μｍ 平衡剂细粉颗粒相对含量

降低进一步导致平衡剂微反活性下降[１２－１３]ꎮ

３　 效果讨论

３􀆰 １　 烟气中 ＮＯｘ 质量浓度和 ＳＣＲ 喷 ＮＨ３ 量变化

ＳＣＲ 入口再生烟气中 ＮＯｘ 质量浓度变化和

ＳＣＲ 喷氨量变化见图 １ꎮ

１—ＮＯｘꎻ２—ＮＨ３

图 １　 烟气中 ＮＯｘ 质量浓度和 ＳＣＲ 喷氨量变化
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４ 月 ８ 日加注 ＬＺ－５Ｇ 剂前ꎬＳＣＲ 入口再生烟气

中 ＮＯｘ 浓度空白均值为 ４５０ ｍｇ / ｍ３ꎬＳＣＲ 喷 ＮＨ３ 量

为 ９５ ｍ３ / ｈꎮ 由图 １ 可以看出ꎬ从 ４ 月 ８ 日开始加注

ＬＺ－５Ｇ 剂ꎬ至 ５ 月 １３ 日ꎬＬＺ－５Ｇ 剂在反再系统质量

占比 １􀆰 ３％ꎬ再生烟气中 ＮＯｘ 浓度降低至 １３０ ｍｇ / ｍ３ꎬ
脱除率达到 ７１􀆰 １％ꎮ 由图 １ 可以看出ꎬ５ 月 ８ 日

ＳＣＲ 喷 ＮＨ３ 量先于 ＮＯｘ 数值突然下降ꎬ主要因为从

５ 月 ８ 日开始ꎬ向催化装置提供原料的蜡油加氢装

置停工检修ꎬ原料量供应受限及催化余热锅炉维修ꎬ
装置加工量由 ３５０ ｔ / ｈ 降低至 ２２０ ｔ / ｈꎬ同时 ＳＣＲ 模

块停运 １ 台ꎬ ＳＣＲ 喷 ＮＨ３ 量由 ９５ ｍ３ / ｈ 降低至

５０ ｍ３ / ｈꎮ 但随着 ＮＯｘ 浓度的降低ꎬ５ 月 １３ 日 ＳＣＲ
喷 ＮＨ３ 量由 ５０ ｍ３ / ｈ 降低至 １４ ｍ３ / ｈꎬ喷 ＮＨ３ 量相

比空白单台节约 ７２％ꎮ 随着 ＬＺ－５Ｇ 剂在系统中的

质量占比增大ꎬ至 ６ 月 ３ 日 ＬＺ－５Ｇ 剂在系统中的质

量占比为 ２􀆰 ５％ꎬ再生烟气中 ＮＯｘ 浓度小时均值降

低并稳定至 １００ ｍｇ / ｍ３ꎬ脱硝率达 ７７􀆰 ８％ꎮ 同时 ５
月 ２２ 日检修完后提高装置加工量投用 ２ 台余锅ꎬ２
个 ＳＣＲ 模块喷 ＮＨ３ 总量均值降低并稳定在 １８ ｍ３ / ｈꎮ
由图 １ 可以看出ꎬＬＺ－５Ｇ 剂在反再系统质量占比由

０ 增加到 １􀆰 ３％时ꎬ再生烟气中 ＮＯｘ 浓度降幅明显ꎮ
一方面可能因为脱硝剂需要在系统积累到一定的量

时才能发挥较好的效果ꎬ当烟气 ＮＯｘ 浓度再由较低

浓度 １３０ ｍｇ / ｍ３ 继续降低到极限 １００ ｍｇ / ｍ３ 时ꎬ反
而需要更多的 ＬＺ－５Ｇ 剂ꎬ即烟气 ＮＯｘ 浓度越低时再

降低其浓度越困难ꎬ这一点与其他使用 ＬＺ－５Ｇ 剂的

装置相同ꎻ另一方面与装置大幅调整加工量有关ꎬ该
套 ３􀆰 ０ Ｍｔ / ａ 催化裂化装置反再系统设计操作总藏

量为 ３６０ ｔꎬ其中烧焦罐藏量 ８０ ｔꎬ二再藏量 １２０ ｔꎬ
１００％加工负荷时最大主风量 ２８８ ０００ ｍ３ / ｈꎬ过剩氧

２％ꎬ而 ６２􀆰 ８％的加工负荷最小主风量 ２２０ ０００ ｍ３ / ｈꎬ
过剩氧 ４􀆰 ９％ꎬ主风量最低只能降低至 ７８􀆰 ４％ꎬ过高

的氧分压和过剩氧含量都会抑制 ＬＺ－５Ｇ 剂的脱硝

功效最大化发挥ꎮ
在试用 ＬＺ－５Ｇ 剂过程中ꎬ一方面发现再生烟气

中的 ＳＯｘ 浓度随过剩氧变化而大幅波动ꎬ当过剩氧

由 ２％突然上涨至 ４􀆰 ６％时ꎬ再生烟气中的 ＳＯｘ 浓度

由均值 １ ０００ ｍｇ / ｍ３ 降低至均值 ５００ ｍｇ / ｍ３ꎬ伴随着

外排烟气蓝色烟羽拖尾严重ꎬ同时在检修 ＳＣＲ 单时

元出口发现有大量结盐现象ꎻ另一方面ꎬ该催化裂化

装置原料为浆态床蜡油经加氢精制后进催化ꎬ经过

二次加氢后原料中的总氮为 ４３０×１０－６ꎬ通过 Ｎ 平衡

分布发现焦炭上的总氮占原料中总氮的 ６８％ꎬ且通

过计算只有焦炭上沉积的氮经烧焦 ６１􀆰 ８％以 ＮＯｘ 形

式释放到再生烟气中ꎬＮＯｘ 浓度才能到 ４５０ ｍｇ / ｍ３ꎬ
这与多数催化裂化装置再生过程中ꎬ焦炭上沉积的

氮有 ９０％以 Ｎ２ 形式释放、仅有 １０％是以 ＮＯｘ 形式

释放的结论偏差较大[２ꎬ１４]ꎮ 分析原因ꎬ一方面与加

工的原料性质有关ꎬ二次加氢处理后原料中的有机

氮大部分集中在易生焦的大分子有机物中ꎬ导致待

生剂上焦炭中的含碳氮量偏高ꎻ另一方面与该装置

烧焦罐和二再藏量设计较少有关ꎬ再生器内氧分布

均匀ꎬ氧分压相对较高ꎬ最终结果是床层氧利用率较

高ꎬ导致焦炭上沉积的氮大部分以 ＮＯｘ 形式释放ꎬ
同时再生烟气中大量 ＳＯ２ 被相对较高氧分压和充足

的氧进一步氧化以 ＳＯ３ 形式释放ꎬ因此在满足流化

条件下ꎬ尽可能提高再生系统平衡剂藏量和控制低

过剩氧含量有利于 ＮＯｘ 和 ＳＯ３ 控制及平稳操作ꎮ
３􀆰 ２　 稀相温度变化情况

自 ４ 月 ８ 日加注 ＬＺ－５Ｇ 剂后同时完全停用前

期日常加注的 Ｐｔ 助燃剂ꎬ再生器稀相温度较为稳定

未出现上升现象ꎬ由表 ４ 可以看出ꎬ最高温度与空白

期稀相温度控制相同ꎬ但在 ＬＺ－５Ｇ 剂期间稀相温度

最低降至 ６７８℃ꎬ分析原因一方面因为随着 ＬＺ－５Ｇ
剂在系统内占比的增加助燃组分相应增加所致ꎬ另
一方面加工负荷降低、再生系统热量减少也可引起

稀相温度的降低ꎮ
３􀆰 ３　 加剂前后产品分布对比

加注 ＬＺ－５Ｇ 剂前后ꎬＦＣＣ 装置产品分布对比见

表 ６ꎮ
表 ６　 加 ＬＺ－５Ｇ 剂前后的产品分布(质量分数)对比 ％

项目 空白期 试用期 变化值

干气　 　 ３􀆰 ９１ ４􀆰 ４４ ０􀆰 ５３

液化气　 ２３􀆰 ８４ ２５􀆰 ３０ １􀆰 ４６

稳定汽油 ４４􀆰 １３ ３８􀆰 １２ －６􀆰 ０１

轻柴油　 １９􀆰 ４８ ２２􀆰 ４９ ３􀆰 ０１

油浆　 　 ２􀆰 ８１ ４􀆰 １６ １􀆰 ３５

焦炭　 　 ５􀆰 ６６ ５􀆰 ３２ －０􀆰 ３４

损失　 　 ０􀆰 １７ ０􀆰 １７ －０􀆰 ０１

液收　 　 ８７􀆰 ４５ ８５􀆰 ９１ －１􀆰 ５４

由表 ６ 可以看出ꎬ与空白期相比ꎬ该装置加入

ＬＺ－５Ｇ 剂后ꎬ汽油收率下降明显ꎬ液化气、柴油、油
浆收率增加ꎬ主要是因为受市场效益变化影响ꎬ试用

期操作方面调整分馏工艺参数ꎬ采取多产液化气及

多产柴油方案ꎮ
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３􀆰 ４　 加剂前后汽柴油性质对比

加注 ＬＺ－５Ｇ 剂前后ꎬ催化裂化装置汽、柴油性

质对比见表 ７ꎮ
表 ７　 加 ＬＺ－５Ｇ 剂前后的汽柴油性质(质量分数)对比

项目
汽油 柴油

空白期 试用期 空白期 试用期

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ７３７􀆰 ５ ７３４􀆰 １ ９７４􀆰 １ ９７０􀆰 ０

黏度(２０℃) / (ｍｍ２􀅰ｓ－１) 　 　 ３􀆰 ４３ ３􀆰 ４２

凝点 / ℃ 　 　 －７ －６

闪点 / ℃ 　 　 ６６ ６８

馏程 / ℃ 　 　 　 　

　 初馏点 ３３􀆰 ５ ３４􀆰 １ １６６􀆰 ０ １６３􀆰 ５

　 １０％ ４９􀆰 ０ ４８􀆰 ９ ２２６􀆰 ５ ２２２􀆰 ９

　 ５０％ ８９􀆰 ５ ８５􀆰 １ ２７０􀆰 ０ ２７２􀆰 ８

　 ９０％ １７３􀆰 ５ １７０􀆰 ９ ３３９􀆰 ０ ３４６􀆰 ６

　 ９５％ 　 　 ３５４􀆰 ０ ３６１􀆰 ０

　 终馏点 ２０４􀆰 ５ ２００􀆰 ３ 　 　

汽油辛烷值(ＲＯＮ) ９３􀆰 ５ ９３􀆰 ４ 　 　

柴油十六烷值 　 　 ２１􀆰 ５ ２０􀆰 ８

由表 ７ 可以看出ꎬ与空白期相比ꎬ该装置加 ＬＺ－
５Ｇ 剂后ꎬ汽油辛烷值和柴油黏度、凝点、闪点及十六

烷值指标未发生明显变化ꎬ但加剂前后汽柴油流程

变化明显ꎮ 主要原因为加工方案调整为多产液化气

和柴油所引起ꎮ
３􀆰 ５　 烟机入口粉尘变化

在加注 ＬＺ－５Ｇ 剂后ꎬ烟机入口粉尘浓度由控制

值 １０２ ｍｇ / ｍ３ 降低至 ９５ ｍｇ / ｍ３ꎬ可能是由于试用期

加工负荷和主风量降低导致ꎬ同时加入 ＬＺ－５Ｇ 剂后

烟机入口粉尘浓度未出现上涨现象ꎬ表明 ＬＺ－５Ｇ 剂

的磨损指数与主催化剂的匹配较好ꎬ不增加主催化

剂的磨损程度ꎮ

４　 结论

(１)该催化裂化装置再生系统加注 ＬＺ－５Ｇ 剂

在系统中的质量占比到 ２􀆰 ５％后ꎬ再生烟气中 ＮＯｘ 浓

度小时均值降低至 １００ ｍｇ / ｍ３ꎬ喷氨量大幅降低ꎬ脱硝

率达到 ７７􀆰 ８％ꎬ脱硝效果显著ꎮ 同时在适当控制过

剩氧含量和增加再生系统藏量条件下可进一步降低

ＮＯｘ 浓度ꎮ
(２)ＬＺ－５Ｇ 脱硝助燃剂助燃功效满足工艺指标

要求ꎬ可全完替代原 ＣＯ 助燃剂(Ｐｔ 型)ꎮ
(３)ＬＺ－５Ｇ 剂试用期间ꎬ催化裂化装置操作平

稳、流化正常ꎬ对主产品分布、产品质量及性质无不

良影响ꎮ
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