
中国石化扬子石油化工有限公司 30 万吨/年烷基化 

装置环保试生产开工确认报告 

一、 项目建设概况 

随着我国环保标准的迅速提高，为了提高江苏省及南京市地区的油品质量，

同时也为充分利用扬子石化及周边炼厂的液化气资源，根据中石化统一布局要

求，中国石化扬子石油化工有限公司拟定投资建设“30 万吨/年烷基化装置及

配套工程项目”。 

本项目占地为矩形场地，南北向长 145 米，东西向宽 100 米，占地面积 1.45

公顷；主要原料为碳四馏分，主要产品为烷基化油，作为国六汽油调和组分使用。

项目依托公司、工厂现有公用工程配套设施，由中国石化工程建设公司（SEI）

总体设计，南京金凌石化设计院、江苏中圣高科技产业有限公司辅助设计。设计

内容包括：烷基化单元、待生酸单元、烷基化油罐区、外围配套工程及地面火炬

设施的相关设计。 

本项目可行性研究报告于 2017 年 4 月 9 日获中国石油化工股份有限公司总

部批复（石化股份计〔2017〕126 号）。基础设计于 2018 年 4 月 16 日获中国石

油化工股份有限公司发展计划部批复（石化股份计项〔2018〕22 号）。 

本装置烷基化单元采用的工艺技术为杜邦公司流出物制冷硫酸烷基化技术；

装置设计规模为 30 万吨/年烷基化油，年开工时数 8400 小时主要原料为碳四馏

分，主要产品为烷基化油，作为汽油调和组分。配套建设的待生酸处理装置采用

的工艺技术是 P&P 公司湿法再生技术；装置设计规模为 3 万吨/年硫酸产品，年

开工时数 8400 小时，操作弹性为 50～110%；主要原料为烷基化单元产生的废硫

酸以及界外引入的酸性气，产品为硫酸。烷基化装置主要单元主要包括：30 万

吨/年烷基化单元、3 万吨/年待生酸处理单元、烷基化油罐区、地面火炬单元等。

配电间和机柜室位于装置的西南角。 

装置于 2017年 5月 2日开工建设，装置布置在扬子石化公司化工厂厂区内。

装置总面积 1.45 公顷，装置总概算核定为 65299.28 万元， 2019 年 9 月 6 日建

成中交。 

  



二、 工艺流程简述 

（一）烷基化单元 

（1）原料加氢精制部分 

自装置外来的醚后碳四、炼化丁烯、外购丁烯进入原料配制罐，经进料泵抽

出并经换热器加热至反应温度，在静态混合器中与来自制氢装置的氢气混合后，

从加氢反应器 R-101 底部进入反应床层发生加氢反应脱除其中的丁二烯杂质，反

应后的碳四馏分从加氢反应器顶部进入脱轻烃塔 C-101。 

自装置外来的 2#重整液化气、异丁烷进入原料配制罐，经进料泵 P-102A/B

抽出与加氢反应器顶部碳四馏分汇流后进入脱轻烃塔 C-101，脱除碳四馏分中的

碳三以下的轻组分。塔顶排出的轻组分经冷凝冷却后一部分作为塔顶回流，另一

部分作为液化气送出装置。塔底抽出的烷基化原料混合碳四原料经换热后，再经

冷却器降温。碳四馏分经加氢精制后，丁二烯含量≤100mg/kg，二甲醚≤50mg/kg。 

（2）烷基化原料部分 

加氢精制部分脱轻烃塔底来的混合碳四、脱异丁烷塔顶回收的循环异丁烷、

界区来异丁烷 3 股物料汇流后进入 E-201A/B/C 壳程与管程反应流出物换热降温

后进入原料脱水聚结器 D-201。碳四馏分中的游离水在此被分离出去，从而去除

进入烷基化单元的原料中游离水。脱水后的碳四馏分再与循环冷剂直接混合并使

温度降低至约 2.4℃，分三路进入烷基化反应器 

（3）烷基化反应部分 

D-201 来的碳四馏分与分液闪蒸罐来的循环冷剂汇流进入烷基化反应器

R-201A/B/C，混合进料与循环硫酸在反应器中混合，原料中的烯烃与异丁烷在

反应器中发生化学反应，生成烷基化油。接触反应器 R-201A/B/C 为水平带压容

器，内部装有叶轮，内部循环管，以及用来取走烷基化反应热的管束。原料注入

到循环管内叶轮的入口端，叶轮快速的把烃原料分散到酸催化剂当中形成乳化液。

乳化液在叶轮的推动下在接触反应器内高速循环。一部分乳化液从接触反应器叶

轮的出口端抽出，流入酸沉降罐，在酸沉降罐内烃相从乳化液中分离出来。较重

的的富酸乳化液沉降到容器的底部，然后返回到接触反应器叶轮的入口。以这种

方式，叶轮在酸沉降罐和接触反应器之间起一台乳化液泵的作用。 

从酸沉降罐 D-202A/B/C 顶部出来的烃相经过背压控制阀然后进入接触反应



器 R-201A/B/C/的管程。背压控制阀设定压力足够高以保证酸沉降罐 D-202A/B/C

全液相操作。当烃通过控制阀时，由于压力降低，其中的一部分轻组分闪蒸，因

此温度下降。当这两相流通过管束时由于烷基化反应热被取走，更多的气相产生。

这个热量传递过程使反应器温度保持稳定在 7.2℃左右。闪蒸取热后的反应流出

物进入分液闪蒸罐 D-203 的反应物侧。 

反应区内硫酸的存在对烷基化反应起一个催化剂的作用。原料杂质及稀释剂

在硫酸中的积聚导致了副反应的发生，从而使酸浓度降低。较低浓度的酸从最后

一级的酸沉降罐抽出，然后被送到废酸再沉降罐。 

  （4）制冷压缩部分 

离开反应器管程的反应流出物进入分液闪蒸罐 D-203 反应物侧（汽液两相在

此分离）。D-203 有两个液相隔间，共用一个气相空间。接触式反应器净反应产

物被收集在位于分离挡板反应物侧，后经 P-201A/B 泵送到净反应产物处理部分。 

来自制冷系统的制冷剂被收集在分液闪蒸罐 D-203 的冷剂侧，被冷剂循环泵

P-202A/B 回送到接触反应器 R-201A/B/C。D-203 在微正压工况下运行，D-203

罐闪蒸的烃类气体进入压缩机一级入口，补充进入二级入口的气体来自节能罐

D-206 顶部。电机驱动制冷压缩机，将制冷气体加压至 0.78MPa 左右，制冷气体

经空冷器冷凝后，冷凝液收集在冷剂收集罐 D-205，D-205 罐的不凝气，可通过

压控阀排至火炬系统，D-205 罐的冷剂经水冷器 E-202 进一步冷却减压闪蒸进入

节能罐 D-206，节能罐气相进入压缩机二级入口再压缩，罐底液体进入分液闪蒸

罐 D-203 冷剂侧。 

将冷剂收集罐 D-205 中的一小部分烃类液体作为丙烷抽出，经泵 P-203A/B

升压送至抽出丙烷处理部分，经碱洗、水洗后送至 D-102 罐，以维持制冷系统丙

烷含量（体积比）在 11%～13%之间。 

（5）烷基化丙烷抽出处理部分 

抽出丙烷物流与碱液在丙烷碱洗罐 D-207 上游的在线静态碱洗混合器

M-201 中接触混合，中和其中的 SO2，防止残留的 SO2 造成下游工艺设备腐蚀。

混合物送至丙烷碱洗罐 D-207 分离其中的碱和烃相。D-207 底部碱液一部分循环

回静态混合器 M-201，另一部分碱水送至反应流出物碱水洗罐 D-210 循环碱水管

线。来自排放气碱洗塔 C-203 的 12wt %新鲜碱液经补充碱泵 P-215A/B 泵送进入



M-201，作为 D-207 系统的碱液补充。 

碱洗后的抽出丙烷从 D-207 顶部流出与新鲜工艺水在静态水洗混合器

M-202 中接触混合，以去除其中可能携带的痕量碱。抽出丙烷水洗聚结器 D-208

中水与烃相分离，聚结器减少了烃相物料中携带的碱，防止携带的碱液造成下游

设备的应力腐蚀、堵塞和结垢。处理后的抽出丙烷送至原料配置罐 D-102；水在

聚结器底部聚集后，送至反应流出物碱洗罐循环碱液线。 

（6）烷基化反应流出物处理部分 

分液闪蒸罐 D-203 反应流出物侧底部与脱酸罐 D-204 连通，反应流出物中

携带的部分酸通过重力沉降收集在 D-204 罐，并通过手动操作不定期排放至酸排

放罐 D-217。 

分液闪蒸罐 D-203 的反应流出物经 P-201A/B 加压，在 E-201A/B/C 与壳程

的反应原料换热升温后进入酸聚结器 D-209。反应流出物所携带酸的在酸聚结器

D-209聚结介质的作用下与烃相分离，D-209底部收集的酸被送到酸排放罐D-217。 

初步脱酸后的反应流出物从酸聚结器 D-209 顶部流出，在静态混合器 M-203

与碱液混合后进入碱水洗罐 D-210，脱除反应流出物中残留的烷基硫酸酯，并中

和夹带的微量酸。碱水洗罐在 48.9℃下操作，热分解烷基硫酸酯。通过调整来自

抽出丙烷碱洗罐D-207的废碱量，控制循环碱水的PH值在12。废碱水连续抽出，

并以来自反应流出物水洗聚结器D-211及抽出丙烷水洗聚结器D-208的补充水置

换，控制电导率在 5000～8000μ S/cm 之间。在碱水洗罐 D-210 中，烃相和水相

在重力和聚结介质的双重作用下分离。 

碱洗水罐 D-210 底部碱液一部分经液位控制抽出至中和池，另一部分作为循

环碱液在 D-210 内部循环，循环碱液在 E-203 与 C-202 塔底来的烷基化油换热升

温，补充 D-210 所需的热量，若 E-203 提供的热量不足，则通过蒸汽加热器 E-204

再加热，加热后的循环碱液与 D-209 来的反应流出物混合，使得烃与碱的混合物

温度保持在 48.9℃。 

碱水洗罐 D-210 顶部流出的烃相和新鲜工艺水在静态水洗混合器 M-201 中

混合接触，脱除烃中微量的碱水。水和烃相在水洗聚结器 D-211 中分离。底部水

相经 P-206A/B 泵送至 D-210 循环碱液线，顶部烃相流出至脱异丁烷塔 C-201。 

（7）烷基化分馏部分 



来自 D-211 中和精制处理后的反应流出物在脱异丁烷塔 C-201 中进行分馏。

脱异丁烷塔顶部气相经脱异丁烷塔空冷器 A-202A-F 冷凝后收集至脱异丁烷塔顶

回流罐 D-213。从回流罐 D-213 出来的物料一部分回流至 C-201；另一部分经循

环异丁烷水冷器 E-206 冷却至 40℃后循环至原料区的原料 /流出物换热器

E-201A/B/C，为反应区提供异丁烷，过剩的异丁烷从循环异丁烷主管分流经 P-221

泵送至原料配制罐 D-102。 

脱异丁烷塔 C-201 塔底热虹吸再沸器使用 1.4MPa 低压蒸汽作为热源。塔底

温度控制在 125℃左右，塔顶压力控制在 0.66MPa 左右，塔底物料经塔底液位控

制进入脱正丁烷塔 C-202。 

在脱正丁烷塔 C-202 中，将脱异丁烷塔 C-201 塔底物料分离为正丁烷和烷基

化油产品。脱正丁烷塔塔顶气在脱正丁烷塔空冷器 A-203 中冷凝，并收集在脱正

丁烷塔回流罐 D-215 中。回流罐物料一部分回流至脱正丁烷塔；另一部分经正丁

烷产品冷却器水冷至 40℃后，与D-103来液化气汇流后送至烯烃厂液化气罐区。 

脱正丁烷塔 C-202 塔底热虹吸再沸器使用 1.4MPa 低压蒸汽作为热源。塔底

温度控制在 157℃左右，塔顶压力控制在 0.44MPa 左右，塔底烷基化油产品经

P-210A/B 泵送至换热器 E-203 换热降温，同时加热 D-210 的循环碱水，经 E-203

初步降温后的烷基化油经空冷器 A-204 降温至 40℃，送至烷基化油罐区。 

（8）烷基化酸排放部分 

烷基化单元含酸系统的酸排放或含酸泄放均排放至酸排放罐 D-217。正常操

作时，排酸罐 D-217 接收自酸再沉降器 D-216 来的连续排放废酸及 D-204、D-209

的不定期排放废酸，用作废酸缓冲及分离出所携带的烃类；事故状态时，D-217

接收含酸系统容器安全阀的放空物料，并使酸和烃分离；停工时接受含酸系统容

器的含酸排放物料。酸排放罐 D-217 内部有两个由垂直挡板隔开的隔间(酸侧和

烃侧)。 

排放酸或含酸泄放气首先进入 D-217 酸侧，在酸排放罐 D-217 酸侧脱离的

液态烃溢流至烃侧，烃相在酸排放罐 D-217 烃侧收集并用含酸废油泵 P-212A/B

送回反应系统；在排酸罐 D-217 中分离出烃类后的废酸，用废酸泵 P-211A/B 泵

送至废酸贮罐 T-203。 

酸排放罐 D-217 分离出的气态烃及 SO2 等气体在 C-203 碱洗中和后，送至



装置轻烃火炬系统。 

（9）烷基化化学处理部分 

来自反应流出物碱洗罐 D-210、原料聚结器 D-201、脱异丁烷塔顶回流罐

D-213、脱正丁烷塔顶回流罐D-215、凝聚脱水器D-105A/B、原料配制罐D-101A/B、

原料配制罐 D-102，脱轻烃塔回流罐 D-103 的工艺废水排放至废水脱气罐 D-218。

废水脱气罐 D-218 在火炬背压下操作，以闪蒸分离废工艺水中的轻烃和不凝物。

废水脱气罐的气相直接送至火炬系统。脱气后的废水在废水脱气罐的液位控制下

送至中和池 S-201。 

正常操作期间，烷基化装置去中和系统的主要物料是来自废水脱气罐 D-218

的废水、酸储罐酸雾洗涤脱液罐的废碱以及装置内排放的自流酸性污水和碱性污

水。装置停车期间，来自接触式反应器和酸沉降器中和过程产生的大量废水均排

放至中和系统。 

中和池是在一个位于地下的抗酸混凝土基坑，由三个相互独立的隔间组成。

在第一个隔间，设有喷射器 EJ-203A/B/C，以保证混合充分，中和池中设有 PH

计在线控制碱液或酸液加入量，来自中和酸包 D-219 的新鲜酸或中和碱包 D-223

的新鲜碱根据 PH 值控制需要自动加入。中和后的水溢流进入第二个隔间，在第

二隔间，中和池污水外送泵持续循环与混合池内组分，并将中和处理后污水（PH ：

6～9）外送至水厂处理。 

所有轻污油在中和池第一隔间水面上富集经撇油收集器排放至第三隔间。收

集的轻污油具有典型的 C5+汽油性质。收集在第三隔间的污油经中和池污油泵

P-217 间歇送至炼油厂回炼。 

（10）烷基化酸储罐部分 

烷基化酸储罐区包含新酸罐 T-202、废酸罐 T-203、酸备用罐 T-204。新酸罐

T-202 用于接收并储存待生酸装置产的新酸；废酸罐 T-203 用于接收并储存酸排

放罐 D-217 来废酸；酸备用罐 T-204 可用于接收新酸或废酸，以提高储罐切换操

作灵活性，便于储罐的定期清洗和检查。 

酸储罐微正压操作，罐顶排出的酸雾与循环碱液在酸雾喷射器 EJ-202 中混

合接触，中和其中的 SO2，然后进入酸储罐酸雾洗涤脱液罐 D-220，以分离剩余

的气相中的碱液。所有与循环碱液接触的 SO2，与 NaOH 反应生成亚硫酸钠，



并继续留在碱液中；剩余的气相从酸储罐酸雾洗涤脱液罐 D-220 顶部去活性炭吸

附罐 SR-201A/B。吸附罐 SR-201A/B 中的活性炭吸收物料中的烃类，产生的清

洁气体放空至大气。 

烷基化装置设有新鲜碱罐一台，PTA 来的新鲜浓碱与脱离子水混合稀释配制

成 12 wt.% NaOH 溶液并为界区内新鲜碱液提供约 7 天的存储量。碱液通过 P-214

泵自循环并送至排放气碱洗塔 C-203；另有公用工程碱泵 P-222 将新鲜碱液送至

各冲洗点或其他用户。 

（二）待生酸单元 

（1）燃烧裂解单元 

经预热后的空气被用作助燃空气，部分被送到燃烧炉 F-100 中；同时，燃料

气直接送入到主燃烧器 FB-110 中，用以废酸热解。两个废酸燃烧器 FB-120A/B

在 F-100 前端径向安装。它将废酸通过雾化空气雾化后以非常细的雾滴喷入到燃

烧室内，在炉内形成漩涡状气流，易燃性的混合气体进入火焰区，经燃烧反应后

形成了温度约 1000℃的工艺气体。 

在 F-100 第一区域中，所有的含硫物质及有机物均被氧化，此外所有含碳的

物质被氧化成 CO2。热的工艺气在 E-110、E-120、E-200 中分三次逐步被冷却；

导热盐移走反应热，将部分热量用于在第二反应器 R-400 中加热工艺气。 

炉内区域划分包含以下几部分： 

区域 1：圆柱形垂直部分（燃烧反应及酸热分解）。 

区域 2：横向连接部分（含有两面挡火墙的通道）或者称作气流变向区域，

将工艺气流先从垂直方向转变至水平方向后再转为垂直方向。 

区域 3：垂直矩形部分，包含：换热器除垢单元（冲击波清洗系统）、导热

盐光管换热器 E-110 和 E-120。 

通过设计炉内反应区域的形状，以形成混乱气流，在 1000℃的区域内工艺

气能够停留约 3 秒钟左右。 

在 F-100 第一区域中，所有的含硫物质及有机物均被氧化，此外所有含碳的

物质被氧化成 CO2。热的工艺气在 E-110、E-120、E-200 中分三次逐步被冷却；

导热盐移走反应热，将部分热量用于在第二反应器 R-400 中加热工艺气；约 500℃

的工艺气离开燃烧炉后进入高温陶瓷过滤器单元。 



（2）高温陶瓷过滤单元 

在高温过滤单元，工艺气在进入催化剂床层前，所含的所有灰尘杂质均要被

清除，以避免对催化剂产生破坏。在 500℃温度下去除气体中杂质，高温陶瓷纤

维过滤器（HGF）是较好的选择，在过滤过程中不产生废污泥，且设备维护较为

容易。 

5 个筒状过滤设备并列摆放，其最大运行温度为 550℃。在正常运行时，始

终保持一台高温过滤器处于再生模式，其他台保持过滤模式。 

燃烧炉来的 450～550℃的热工艺气经过并列设置的过滤器滤芯；在过滤时，

由于风机 K-200 不断抽气使得滤芯内部处于负压状态，工艺气经滤芯表面进入滤

芯内。 

高温陶瓷过滤单元使用脉冲清洁再生技术。吹扫气使用的是压力约为

0.6MPa 的氮气。过滤器在清洁再生模式下自动按序间隔运行；另外操作员也可

以根据滤芯过滤效果手动决定清洗再生的顺序。 

过滤器在使用一段时间后灰尘积在滤棒表面，滤棒可能堵塞，通过高速喷吹

阀的脉冲（喷吹时间～100 毫秒）和氮气（0.6MPa）将灰层从滤棒表面震掉。喷

吹的介质被存储直到下次喷吹。 

灰尘震落下后并且用螺旋输送机输送到集灰系统中（在酸性气模式下打开），

灰渣尘饼通过两个蝶阀进入到集灰罐中。 

当一台高温过滤器切出检修时，其他台将保持运行，以确保过滤出所有的颗

粒物杂质。当一台过滤器损坏时，催化剂床层前的应急过滤层将过滤颗粒物杂质，

避免催化剂床层堵塞。在过滤器再生期间，进出口阀门均关闭，通入空气用以冷

却高温过滤器。 

（3）转化反应单元（R-200/R-400） 

过滤后的干净的工艺气经风机 K-200 后进入装有三床催化剂的第一反应器

R-200 中。在进入催化剂床层前，工艺气流经过蜂窝状陶瓷块后均匀流至催化剂

床层。 

在 R-200 内，95%的二氧化硫能够被转化为三氧化硫。SO3 经水合作用产生

气态硫酸。水合反应是动态平衡状态，当温度较高时不利于三氧化硫转化，当温

度低于 300℃时趋向于气态硫酸向液态硫酸转化。 



催化剂床 RH-210A 上装有 P&P 的蜂窝状铂金催化剂，之后的催化剂床层

（RH-210B、RH-230、RH-250）装填五氧化二钒催化剂。 

在催化剂床间装有翅片管热交换器（E-220、E-240、E-260）用以层间降温

和提取反应热，进行热回收利用。 

经过第一床层催化剂反应后，约 35%的二氧化硫被氧化，此时三氧化硫水合

反应几乎没有。工艺气再经导热盐换热器 E-220 冷却降温。此后气体流经第二床

层催化剂，约 40%的二氧化硫被氧化，水合反应依旧几乎没有；工艺气经导热盐

换热器 E-240 冷却降温后，再至第三床催化剂催化氧化。在第三床催化剂中，约

有 25%的二氧化硫被氧化成三氧化硫。 

在第二反应器 R-400 中，安装了除去氮氧化物的选择性脱硝催化剂（SCR）

以及二氧化硫氧化催化剂。 

还原剂（氨水）与一股预热后的空气混合后被喷入到工艺气中，氨水在脱硝

催化剂（RH-430A 中）作用下与氮氧化物（燃烧炉内反应副产物）反应生成氮

气与水。 

催化剂床层 RH-430B 及 RH-430C 分别装有铂金催化剂及钒催化剂，共同将

剩余的二氧化硫转化为三氧化硫。 

第二反应器的反应曲线与一级反应器是不同的，低浓度的二氧化硫与高转化

率是相关的，与第一反应器比较，由于二氧化硫含量较低，床层温升明显低于第

一反应器的温升。这样一级和二级反应器综合转化率将超过 99.9%. 

（4）冷凝吸收单元（C-300/C-500） 

在反应器 R-200/400 后，工艺气进入第一/二冷凝器 C-300/500 中。两个冷凝

器由特殊的玻璃管换热器 E-310/320/330 及 E-510/520/530 组成。 

在玻璃管换热器的壳程，硫酸被冷凝自流到酸中间储罐 D-700 中，之后经循

环冷却后的酸泵送到用户酸储罐中。通过热交换器，冷凝器内的工艺气温度均被

冷却到 75℃左右。通过 E-330/530 后，工艺气中未被冷凝下来的酸雾，将在高效

静电除雾器 SR-350/550 中去除。静电除雾器中收集的酸通过重力流回到冷凝器

C-300/500 中，逐级升温浓缩，最终收集到酸系统中。 

湿法静电除雾器（WESP）由聚丙烯材料制成，垂直流动的工艺气在进入之

前需冷却至 75℃左右，之后酸雾被有效地从工艺气中除去。静电除雾器 SR-550



包含导电管束及管中心垂直安装的金属电极。在金属电极和管壁之间通入高压电，

进入除雾器中的酸雾被电离形成负电荷颗粒，通过电场作用吸送到正极管壁上。

所有的酸滴都被送到管壁上，结合成大的液滴，自重沿着管壁流至冷凝器。工艺

气经过静电除雾器处理后，基本不含酸雾。 

（5）尾气处理吸收单元 

处理过后的工艺气被送到活性炭反应器 R-590 中，工艺气中残留的污染物将

在低温活性炭催化剂（LTCC）中被吸收。工艺气缓慢通过活性炭床，残留的微

量 SO2 最终集聚于碳的微孔中的表面上而被氧化，经过水洗后形成弱酸。该工

艺可以回收到大约 5-10%的稀酸收集于 D-591 中。 

产生的稀酸被用作冷凝器 C-300 及 C-500 的喷淋酸，稀酸被浓缩循环利用。 

活性炭床层被分作几个区域，每一个区域对应一股喷水流程；每个喷嘴按序

周期性的循环动作，以将催化剂床层压降降至最低。喷淋水选用除盐水，水管线

由不锈钢材料制作，以避免水中过多杂质将催化剂微孔堵塞；在冬季，需对水管

线进行伴热，以避免管线及阀门冻结，否则会缩减催化剂使用寿命。 

活性炭通过在反应器内加注干净的除盐水浸泡而得以再生。采用该系统的最

大优点是没有采用其它尾气处理而产生的额外需要进一步处理的废水废液，同时

催化剂再生不需要移出反应器进行，再生成本低。干净的气体最终可以通过烟囱

直接排放到大气中。 

（6）热量回收处理单元 

高温导热盐用作系统内换热媒介，是 KNO3、NaNO3、NaNO2 的混合物；

其具有多重作用，如转移反应热、控制反应器内 SO2 向 SO3 转变的最佳温度、

调节控制冷凝器进气温度和加热锅炉水产生蒸汽。 

导热盐通过盐泵 P-600A/B 送至各翅片管换热器，输送压力由泵的转速调节

控制。所有导热盐管线在蒸汽发生器 E-820 前汇集，过多的热量用在换热器 E-820

中加热 E-800 产生的饱和蒸汽；导热盐流出 E-820 后，再至蒸汽发生器 E-800，

锅炉水闪蒸吸热，导热盐温度降低；从 E-800 流出的导热盐通过重力自动回流至

盐罐中。 

（7）产品酸单元 

从 C-300 和 C-500 收集的硫酸的温度大约为 220-250℃，冷凝器流下来的热



酸流量约为 1-1.5 m³/h，通过与循环酸泵 P-710A/B 入口酸（约 40-50 m³/h）混合，

再输送至换热器 E-700A/B 得以冷却，温度一般控制在 40℃以下；换热器前配有

过滤器，过滤出酸中的杂质以避免换热器堵塞。最终产生的浓硫酸经产品泵

P-710A/B 输送，较大部分送至装置罐区，另一部分送至 C-300、C-500 底部作为

喷淋吸收酸使用，浓硫酸进入冷凝器底部，可以冷却工艺气，同时还可将硫酸增

浓（如在装置首次开车初期，硫酸浓度低于 95%时）。 

三、“三废”排放及治理情况 

本项目设计以清洁生产为原则，采用先进的生产工艺和成熟的环保处理技术，

确保装置建成后所有污染物达标排放，将项目对环境的影响减至最小。 

1、废水 

1）含盐废水：废水产生量 10.74 万吨/年，主要污染物为 pH、COD、SS、

石油类、氨氮、硫酸盐。该股废水经中和池中和预处理后，送扬子石化公司净一

/二污水处理厂。 

2）设备清洗废水：设备清洗废水产生量 0.084 万吨/年，主要污染物为 pH、

COD、SS、石油类、氨氮、硫酸盐。该股废水经中和池中和预处理后，送扬子

石化公司净一/二污水处理厂。 

3）地面冲洗废水：用水对装置区地面进行冲洗时产生的地面冲洗水，废水

产生量 0.084 万吨/年，主要污染物为 pH、COD、SS、石油类、氨氮、硫酸盐。

该股废水经中和池中和预处理后，送扬子石化公司净一/二污水处理厂。 

4）初期雨水：初期雨水根据与雨水量和地域，雨水量采用南京地区暴雨强

度公式计算。算得初期雨水产生量约 0.37 万吨/年，主要 pH、COD、SS、石油

类、氨氮、硫酸盐。该股废水经中和池中和预处理后，送扬子石化公司净一/二

污水处理厂。 

清净下水和后期雨水经收集后排入炼油厂清净下水系统，经公司 3
#外排口外排。 

生活污水收集后送公司生活污水管网统一处理。  

2、废气  

本装置废气污染源主要包括待生酸焚烧尾气；系统排放的火炬气经新建的地面火

炬处理后，尾气排放至大气；烷基化油储罐呼吸废气；硫酸储罐酸雾洗涤后的排放

气。 



废酸再生焚烧裂解炉采用燃料气作燃料，烟气经两级转化、吸收后生产 98%浓

硫酸，尾气经除尘、SCR 脱硝、活性炭脱硫净化处理，尾气达标后由从～40 米高排

气筒高空排入大气。SO2、NOx、硫酸雾设计均能分别低于 50、50、5 mg/m
3。 

正常情况下，本装置产生火炬气主要来自排酸罐脱烃以及废水脱烃罐脱除的油

气，其中，排酸罐脱除的油气需碱洗后上火炬气总管，装置产生的火炬气主要为轻

烃介质，火炬气送至新建的地面火炬设施处理，低压火炬全量 100%无烟燃烧，无烟

燃烧时的林格曼黑度小于 1。 

本装置罐区新建的 2 个烷基化油产品罐采用高效密封的内浮顶罐，存在呼吸及

工作损失废气，污染物为非甲烷总烃，排放能够满足环保要求。 

新建的三个硫酸储罐均设有充氮气系统和放空系统，以维持罐内微正压，所有

硫酸储罐放空气主要是氮气。其中新酸罐排放介质主要是氮气和氢气；废酸罐除了

氮气、氢气、还有 SO2、气态烃等。硫酸罐放空气经酸雾洗涤罐洗涤再经活性炭吸附

罐吸附其中的烃类，产生的清洁气体放空至大气。 

3、固废 

本项目生产中排放的固体废物主要是废催化剂和过滤灰渣，委托有资质单位

处置，即产即清，不在厂内过久存贮。 

4、噪声 

本项目主要声源设备为大功率机泵、压缩机、空冷器及气（汽）体放空口。

采购时采取选用低噪声设备、设置消声罩，使得本装置生产噪声对环境的影响符

合《工业企业厂界环境噪声排放标准》要求。此外，装置噪声源控制在厂界内，

远离居民区，不会产生噪声扰民现象。 

5、放射源 

本项目不使用放射源。 

四、对周围环境影响 

本项目采用成熟可靠的工艺技术，严格按照设计和操作规范进行设计和施工。

运行工艺成熟，三废排放规范。事故应急处理措施得力，同时本项目产生的“三

废”均能得到有效治理，对周围环境无不良影响。 

  



五、开车前环保管理工作 

1、化工厂成立试车组织机构，设有安全环保组，并编制了总体试车方案；

同时装置成立开工领导小组，全面落实开工过程中各项环保措施的执行。 

2、开车前做好开工方案、操作规程、工艺技术规程、安全技术规程、应急

预案的编制工作，落实环保措施，特别是对管线吹扫、置换、清洗时产生的污水，

严格清污分流，杜绝乱排乱放。 

3、加强开车前职工技能的培训和开工方案、操作规程、工艺技术规程、安

全技术规程、应急预案的学习，加大环境保护的宣传力度。操作人员经过 HSSE

及工艺技术培训并考核合格，持上岗合格证和安全作业证上岗。确保开工过程中

环保事故为零。 

4、开车时要求所有设备、管线的导淋、排污必须关闭，防止物料跑损，造

成污染。 

5、清洗设备、管线要节约用水，减少污水排放，禁止集中排放，造成污水

外溢。 

6、落实好“三废”监控点，做好监测工作。日常环保监测工作主要由质检中

心化工化验室和公司安全环保处环保监测站承担，质检中心化工化验室业务上接

受安全环保处环保监测站的指导和考核，按提出的监测内容对污染物排放进行监

测分析。 

 

 

扬子石化化工厂 

                                 2019年10月12日 

 

 


