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1 工艺流程
某焦化厂为 5.5m TJL5550D 捣固型焦炉，焦炉烟道

废气脱硫、脱硝、除尘工程主要由烟气系统、脱硫系统、
脱硝系统、余热锅炉系统及电气仪表控制系统组成。其
中，烟气系统负责将焦炉烟气抽吸至脱硫系统，脱硫后
的烟气进入除尘脱硝系统，再送至余热锅炉，最后经大
烟囱排放，此外烟气系统还负责焦炉正常生产所需分烟
道压力值的保持稳定。烟气系统主要由引风机及烟气管
道、阀门等单元组成。
1.1 脱硫系统

焦炉烟气净化脱硫系统由脱硫剂制备系统、脱硫塔、
脱硫后除尘系统、脱硫灰循环系统、脱硫灰外排系统、
压缩空气 / 压缩氮气系统以及仪表控制系统等组成。主
要是抽取的烟气在循环流化床脱硫塔内与经过处理后的
脱硫剂碳酸氢钠（小苏打，NaHCO3）充分接触，发生物 
理、化学反应，气体中的 SO2 被吸收净化。
1.1.1 流化床在脱硫系统中的优势

首先从焦炉烟道抽取烟气进入脱硫塔，然后烟气经
过脱硫塔下部的文丘里管的加速，进入循环流化床床 
体；物料在循环流化床里，气固两相由于气流的作用，
产生激烈的湍动与混合，充分接触，在上升的过程中，
不断形成絮状物向下返回，而絮状物在激烈湍动中又不
断解体重新被气流提升，使得气固间的滑落速度高达单
颗粒滑落速度的数十倍；脱硫塔顶部结构进一步优化了
絮状物的返回，进一步提高了塔内颗粒的床层密度，使
得床内的 Na/S 比高达 20 以上，SO2 充分接触反应。这
种循环流化床内气固两相流机制，极大地强化了气固间
的传质与传热，为实现高脱硫率提供了根本的保证。

烟气在上升过程中，一部分颗粒因自重重新回流到
循环流化床内，进一步增加了流化床的床层颗粒浓度和
延长吸收剂的反应时间，另一部分随烟气被带出脱硫塔，
进入后续工艺。

从化学反应工程的角度看，SO2 与 NaHCO3 的颗粒
在循环流化床中的反应过程是一个外扩散控制的反应过
程，SO2 与 NaHCO3 之间的反应速度主要取决于 SO2 在
NaHCO3 颗粒表面的扩散阻力，或说是 NaHCO3 表面气
膜厚度。当滑落速度或颗粒的雷诺数增加时，NaHCO3

颗粒表面的气膜厚度减小，SO2 进入 NaHCO3 的传质阻
力减小，传质速率加快，从而加快 SO2 与 NaHCO3 颗粒
的反应。

只有在循环流化床这种气固两相流动机制下，才具
有最大的气固滑落速度。同时，脱硫反应塔内能否获得
气固最大滑落速度，是一个鉴别干法脱硫工艺能否达到
较高脱硫率的一个重要指标，同时也是衡量一个干法脱
硫工艺先进与否的一个重要指标。

由于流化床中气、固两相间拥有良好的传热、传质
效果，并且 SO3 去除率高，再加上排烟始终控制在远高
于其露点温度以上，因此整个系统也无须任何的防腐处
理，大大地节约了投资成本与维护费用。
1.1.2 主要化学反应

烟气在循环流化床脱硫塔内与经过处理后的脱硫剂
充分接触，发生物理、化学反应，气体中的 SO2 被吸收
净化。

碳酸氢钠（小苏打，NaHCO3）可以用作烟气脱硫
的吸附剂。它通过化学吸附去除烟气中的酸性污染物，
同时，它还可通过物理吸附去除一些无机和有机微量物 
质。

发生的反应如下：

SO2+
1
2 O2+2NaHCO3 → Na2SO4+H2O+2CO2

SO3+2NaHCO3 → Na2SO4+H2O+2CO2

HCl+NaHCO3 → NaCl+H2O+CO2

HF+NaHCO3 → NaF+H2O+CO2

一般情况下，烟气温度在 160-250℃之间。由于
NaHCO3 吸附剂的高度活性，通常略微过量的 NaHCO3 

（化学计量因子在 1.1 和 1.3 之间）就足够。
1.2 除尘脱硝系统

抽取的烟气进入除尘脱硝系统，通过布袋除尘去除
烟气系统中的颗粒物，在脱硝反应器内在催化剂层的催
化作用下，用 NH3 作为还原剂脱除烟气中的 NOx。

脱硝系统由脱硝反应器、氨气单元、及压缩空气 /
压缩氮气单元组成。

选用的 SCR 法，该系统是在 300-390℃时，采用 NH3 

将 NOx 还原成 N2。为使 NH3 只和 NOx 进行反应，并加
快反应速度，故在脱硝系统中加入催化剂。该系统使用
中温催化剂，即 300-390℃时，该催化剂有钯、铂贵金
属或 Cu、Cr、Fe、Mn、Co、Ni 等的氧化物以铝矾土或
TiO2 为载体，使脱硝效率可达 95% 以上。

若以氨作还原剂，NOx 在 300-400℃的催化剂层中
被分解为 N2 和 H2O。

主要反应如下：
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4NO+4NH3+O2 → 4N2+6H2O
6NO2+8NH3 → 7N2+12H2O
同时还有一些副反应
4NH3+5O2 → 4NO+6H2O
4NH3+3O2 → 2N2+6H2O
该催化剂也有一定弊端，即必须在脱硫系统稳定运

行后，脱硝系统方可喷氨运行。一旦 SO2 浓度≥ 300mg/
Nm3 的烟气接触活化后的脱硝催化剂，则 SO2 与催化剂
接触，使催化剂失活，严重影响脱硝效率。

图 1   本系统系统工艺图
2 工艺参数
2.1 原烟气排放参数

烟气标况气量 15 万 Nm3/h；
烟气硫化氢含量范围 30-200mg/m3；
烟气含水量（%VOL）10-13%；
烟气一氧化碳含量范围 600-1000mg/m3；
烟气温度范围 240-300℃；
入口含尘浓度范围≤ 60mg/Nm3

烟气含氧量范围（%VOL）13-15%；
入口 SO2 浓度范围≤ 300mg/Nm3；
入口 NOx 浓度范围≤ 1300mg/Nm3。

2.2 加装该系统后烟囱排放目标值

SO2 浓度：≤ 30mg/Nm3；
NOx 浓度：≤ 100mg/Nm3；
颗粒物浓度：≤ 15mg/Nm3；
氨逃逸：≤ 5ppm。

见表 1。

3 余热锅炉系统
自界区外来的除盐水（20℃）→软水箱→软水泵→

管式换热器→热力除氧器除氧（104℃）→给水泵→省
煤器Ⅰ→管式换热器（板式换热器）→省煤器Ⅱ→蒸发
器（产生 1.6MPa 饱和蒸汽）→用户。

余热锅炉启车注意事项：①在引风机平稳运行后，
并且余热锅炉具备启车条件，按如下步骤启动余热锅炉，
软水正常供入，蒸汽正常供出；②余热锅炉煮炉：a. 将
配好的氢氧化钠和磷酸三钠药液注入锅水使其成浓度适
当的碱水，并使锅水保持适当的水位（保持锅筒内最高
水位）；b. 加热升温升压，至汽压为 0.1MPa 时冲洗水位 
计，升至 0.2MPa 时排污一次，使余热锅炉所有排污阀
开启半分钟左右，与此同时注意适当浓度的碱水补充，
以保持锅水水位；c. 汽压升至 0.3-0.4MPa 时，拧紧所有
阀门，有螺栓连接处，拧紧螺栓，并在 0.5MPa 压力上
煮炉 12h；d. 以上工作结束后，使汽压降至 0.3-0.4MPa
放掉 10-15% 锅筒水，再注入并加药至所要求的浓度，
并升至 0.6MPa 以下煮炉 8-10h 后，排污 10-12%，如此
反复煮炉 2-3 次后，进除氧水，并通过上水、放水，直
到锅筒中碱度合格后即可结束煮炉工作。

4 结论
①流化床在脱硫塔内的运用有利于 SO2 的吸收；

② SO2 对脱硝催化剂有着很强的钝化作用；③该系统不
仅对焦化厂烟气起到脱硫脱硝的效果，还能产生一部分
蒸汽用于生产；④控制好余热锅炉后烟气的露点温度，
是保证各个设备长期稳定运行的关键；⑤符合该温度范
围的脱硝催化剂是保证脱硝稳定的基础。
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表 1   脱硫脱硝系统生产情况

时间 结焦时间 /(h)
入口 SO2 浓度

/(mg/Nm3)
出口 SO2 浓度

/(mg/Nm3)
入口 NOx 浓
度 /(mg/Nm3)

出口 NOx 浓
度 /(mg/Nm3)

入口颗粒物浓
度 /(mg/Nm3)

出口颗粒物浓
度 /(mg/Nm3)

201601 36 75 35 347 95 15 9.9
201602 36 83 36 367 92 18 9.8
201603 36 77 35 360 91 16 9.4
201604 36 59 36 338 89 14 9.5
201605 36 67 37 272 93 18 9.0
201606 24 93 39 290 95 25 9.4
201607 28 78 37 232 93 21 9.7
201608 28 71 36 237 89 20 9.2
201609 28 73 38 240 86 22 9.6
201610 42 68 32 228 85 13 8.9
201611 36 70 35 196 89 21 9.7
201612 36 69 36 212 91 11 9.6


	_GoBack
	_GoBack
	_GoBack
	_Hlk62810085
	OLE_LINK1
	OLE_LINK2
	_GoBack
	_GoBack
	_GoBack
	_GoBack
	_Ref14702
	_Ref14767
	_GoBack
	_GoBack
	_GoBack
	_GoBack

