
[bookmark: _GoBack]山东益大新材料股份有限公司年产9.5万吨针状焦项目环境保护自行验收内容
2022年10月09日，山东益大新材料股份有限公司组织召开年产9.5万吨针状焦项目环境保护验收现场会。验收组由工程建设单位（山东益大新材料股份有限公司 ）、监测单位（山东森泽检验检测技术有限公司）及特邀相关专家（名单附后）组成。验收组现场查阅并核实了本项目建设运营期配套环境保护设施的建设与运行情况，根据《建设项目环境保护管理条例》以及《建设项目竣工环境保护验收暂行办法》国环规环评【2017】4号文相关要求，经认真研究讨论形成验收意见如下：
一、工程建设基本情况
山东益大新材料股份有限公司位于山东省济宁市嘉祥县梁宝寺镇红旗路路北，公司2022年1月份投资18000万元建设年产9.5万吨针状焦项目，公司2022年01月委托中环博宏（山东）环境技术有限公司对该项目进行了环境影响评价，依据《环境影响评价技术导则》的要求编制完成了《年产9.5万吨针状焦项目环境影响报告书》，并与2022年08月01日取得了济宁市生态环境局嘉祥县分局的环评批复，审批文号为：济环审（嘉祥）【2022】7号文。2022年01月委托山东天玮环境科技有限公司编制完成了山东益大新材料股份有限公司《5.6万吨/年油浆过滤技改项目环境影响报告表》，2022年03月17日济宁市生态环境局嘉祥县分局以济环报告表（嘉祥）【2022】17号文对该项目进行了批复。
本项目生产工艺: 
一、催化油浆超临界萃取装置工艺：
1、工艺流程
原料从原料罐经过滤后用高压原料泵送入静态混合器，在静态混合器中与主溶剂混合，混合后进入轻重油份分离塔分离出轻重相，重相为原料沥青与溶剂的混合物，重相经副溶剂（循环溶剂）逆流萃取后进一步萃取其中的油分，然后从塔底排出，进入沥青加热器（热源导热油炉）加热到给定温度，然后进入汽提塔，闪蒸汽提后将其中的溶剂回收，增加原料反冲洗系统及油浆过滤器，有效提高中间产品收率。
轻重油分分离塔塔顶轻相为油与溶剂的混合物，从塔顶排出，换热后升高温度，经加热后进入超临界回收塔，超临界回收塔底富烷烃油相进入闪蒸塔闪蒸汽提其中的溶剂，闪蒸塔塔顶溶剂进入换热器作为加热介质，从换热器排出后与来自溶剂罐的低温溶剂混合后进入高压空冷降温，满足溶剂的温度压力要求，从汽提塔顶排出的低压溶剂经换热和低压空冷后，进入脱水罐，脱除汽提水，低压溶剂冷凝后返回溶剂罐，溶剂罐中的溶剂经增压泵增压后与来自换热器的溶剂混合。
抽提塔塔底分离出的油浆沥青，经加热器加热（热源为导热油炉），减压后进入汽提塔，经蒸汽汽提后，产品送出装置。富芳烃油分离塔塔底分离出的富芳烃油，经减压后，进入富芳烃油汽提塔，经蒸汽汽提、冷却后产品送出装置。
二、制氢装置工艺流程
1、工艺流程
本制氢装置是以天然气为原料，采用蒸汽转化造气工艺制取粗氢气。转化压力3.0MPa(G)，粗氢经变换和PSA分离杂质后得产品氢气。
（1）原料脱硫
在320-330℃、3.0MPa下，原料气通过钴钼加氢催化剂，将有机硫转化成无机硫（H2S）；再通过氧化锌脱硫剂，将原料气中的H2S脱至0.2ppm以下，以满足蒸汽转化催化剂对硫的要求。
（2）烃类的蒸汽转化
是以水蒸汽为氧化剂，在741℃、3.0MPa和镍催化剂的作用下将烃类物质转化，得到制取氢气的原料气。这一过程为吸热过程，故需外供热量，转化所需的热量由转化炉辐射段提供。
在镍催化剂作用下其主要反应如下：
CH4 +H2O → CO + 3H2–Q；  CO + H2O→ CO2 + H2 + Q
（3）一氧化碳变换
转化气温度在398℃进入变换炉，在2.9MPa和高变催化剂的作用下，一氧化碳与水蒸气发生如下反应：
CO + H2O → CO2 + H2 + Q
（4）变压吸附（PSA）纯化
经冷却、洗涤、分离后的变换气进入有数台并列操作的吸附器和一系列程序控制法构成的变压吸附系统。每个吸附器内装填有吸附材料，其中一台吸附器通过原料气时，原料气中的杂质组分配吸附剂吸附而获得高纯度的氢气。同时其它吸附器处于吸附床再生的不同阶段。各台吸附器定时切换，交替吸附和再生，使原料气不断输入，产品氢气不断输出。本套装置共设有8台吸附器，其中始终有2台处于吸附状态，其余6台处于降压再生或升压状态，采用3次均压的方法。
吸附器中装有专用吸附剂，原料气进入吸附器后原料气中的杂质CO2、CO、CH4、H2O等被专用吸附剂吸附，高纯氢气流出吸附器，进入产品气缓冲罐，产品气缓冲罐中设有精密滤芯，当高纯氢气流经原料气缓冲罐时，颗粒度大于0.3μm的颗粒被从产品气中滤除，高纯氢气流出产品气缓冲罐，送入用气工段；当混合填料的吸附容量达到设定值时，吸附塔之间自动切换，先前工作的吸附塔降压进入降压再生状态，再生好的吸附塔经预升压至工作压力后再进入吸附状态；吸附塔的再生主要是根据压力不同，吸附质在混合填料上的吸附量不同的原理，当降低吸附塔的压力时，被吸附在混合填料上的杂质自动脱吸，被排出吸附塔，混合填料实现再生。吸附塔的再生包括压降、逆降、冲洗三个状态。均压是指处于降压再生状态的吸附塔将吸附塔内的气体均给处于预升压状态且压力比其低的吸附塔，这样可以有效的利用吸附塔内的余气，避免将其排出系统，造成浪费，提高回收率；逆降是指处于降压再生状态的吸附塔，当其压力为所有吸附塔中最低压力时，不能再给其他吸附塔匀气，则将这部分剩余气体直接排出吸附塔；冲洗是指用产品气冲洗逆降状态结束的吸附塔，将其内部杂质吹出系统。吸附塔的预升压包括均压升、逆升、顺升三个状态。均压升是指利用处于降压再生状态的吸附塔内的气体给处于预再生状态的吸附塔进行升压；逆升是指当吸附塔的压力升至高于所有处于降压状态的吸附塔时，再用产品气给其升压；顺升是指用原料气给逆升状态结束的吸附塔继续升压至工作压力，顺升状态完成后，吸附塔即可进入吸附状态，解析气回转化炉焚烧处置。
三、加氢装置工艺流程
1、工艺流程简述
（1）反应部分
从萃取部分来的芳烃油（从焦化部分来的汽油、柴油）和氢气混合后，再经过加氢进料过滤器过滤后进入原料缓冲罐，设有氮气保护，防止原料氧化，再由反应进料泵抽出升压后，换热。换热后与氢气混合，再与加氢精制产物进行换热，然后经加热炉加热至要求温度，自上而下流经加氢精制反应器。在反应器中，原料油和氢气在催化剂作用下，进行加氢脱硫、脱氮、烯烃饱和等精制反应。
该工序主要污染物为加氢加热炉脱硫干气燃烧的烟气。
从加氢精制反应器出来的反应产物与混氢原料及低分油换热后，再进入反应产物空冷器，冷却至55℃左右进入反应产物后冷器，冷至45℃左右进入高压分离器进行油、水、气三相分离。为了防止加氢反应生成的硫化氢和氨在低温下生成铵盐，堵塞空冷器，在空冷器前注入脱氧水。高压分离器顶气体经循环氢压缩机升压后，与经压缩后的新氢混合，返回到反应系统。（在高低压分离器分离出的酸性气体；高低压分离器产生的酸性废水）。
从高压分离器中部出来的液体生成油，减压后进到低压分离器，继续分离出残余的水。油相去脱硫及分馏部分。从高压分离器及低压分离器底部出来的含硫含氨污水经减压后，去酸性水汽提装置。
（2）分馏系统
低分油与反应产物换热后，进入生成油脱硫化氢汽提塔。经过炉加热的过热蒸汽进行汽提。（该工序主要污染物为分馏塔重沸炉脱硫干气燃烧的烟气）。
塔顶油经空冷器、水冷器冷凝冷却到40℃，进入塔顶回流罐。液体作为塔顶回流。含硫气体和低分气一起送到焦化装置进行脱硫或火炬系统。从塔底出来的脱硫化氢油直接进入分馏塔。（该工序主要污染物为脱硫化氢汽提塔放空的气体；脱硫化氢汽提塔产生的废水；分馏塔冷凝回收装置放空的气体；分馏塔冷凝回收装置产生的废水）。
分馏塔顶油气经分馏塔空冷器和分馏塔顶后冷器冷凝冷却到10℃，进入塔顶回流罐，罐顶少量油气至放加热炉焚烧处置，罐底轻芳烃用塔顶回流泵抽出，一部分作为回流打入分馏塔顶部，另一部分进产品油罐。
分馏塔底由分馏塔底重沸炉提供热量，精制重芳烃从塔底抽出后经精制重芳烃泵升压与原料油换热后，再经精制重芳烃空冷器、后冷器冷却至40℃，作为产品送出装置。
（3）焦化汽油柴油加氢精制
从焦化部分来的不饱和汽油、柴油，通过该装置进行加氢精制，得到副产品汽油、柴油。生产过程同上。
四、延迟焦化单元工艺流程
1、工艺流程
工艺原理是采用加热裂解，将加氢油浆在高温(约500℃)下进行深度的热裂化和缩合反应，转化为气体、汽油、柴油、蜡油和固体产品焦炭。
（1）反应、分馏部分
自罐区来的富芳烃油进入装置后依次进入柴油-原料油换热器、蜡油-原料油换热器换热到278℃后，进入原料缓冲罐，经原料升压后，依次进入辐射炉对流段和原料加热炉，预热至300℃后分两路进入分馏塔底和第6层换热板上，原料油与来自焦炭塔顶的430℃热油气接触换热。原料油中蜡油以上重馏分与热油气中被冷凝的循环油一起流入塔底，在350℃下经加热炉进料泵入口过滤器用加热炉进料泵抽出去焦化炉加热。分别在焦化炉对流室后、辐射室前、辐射室注入除氧水，以防止炉管结焦。经过焦化炉对流段、辐射段物料被快速加热到要求温度后通过四通阀进入焦炭塔底部。从焦化炉出来的高温油在焦炭塔内由于高温和长停留时间，产生裂解、缩合等一系列反应，最后生成焦炭和焦化油气。焦炭结聚在焦炭塔内，高温的焦化油气自塔顶进入分馏塔换热板下。从焦炭塔顶流出的430℃热油气在分馏塔换热段与原料油换热后，循环油流入塔底，其余大量油气经8层换热板进入集油箱以上分馏段。从下往上分馏出蜡油、轻蜡油、柴油、汽油和富气。分馏塔底循环油(350℃)经过滤器后，用塔底循环油泵打循环过滤以防止塔底结焦及焦粉进入焦炭塔。蜡油自蜡油集油箱(350℃)由蜡油泵抽出，至蜡油-原料油换热器与原料油换热后，分成五路：一路作回流，分别返回到分馏塔蜡油集油箱下和分馏塔第11层塔板，以调节集油箱气相温度；一路去焦炭塔顶作为急冷油；一路去封油冷却器冷却后进封油罐作机泵封油，另一路经与蜡油水冷器换热冷却到90℃后送出装置，还有一路去原料罐作为反应后期增加循环比。中段回流从第17层塔板（299℃)由中段回流泵抽出，经中段回流蒸汽过热器和中段蒸汽发生器，换热到230℃后返回到第20层塔板作回流。柴油自分馏塔柴油集油箱由柴油泵抽出，经柴油-原料油换热器，柴油富吸收油换热器后一部分返回分馏塔作柴油回流，另一部分去柴油空冷器冷却至50℃后，再去柴油水冷器冷却至40℃后又分为两路：一路出装置，另一路去吸收稳定的再吸收塔作吸收油。由吸收稳定返回的富吸收柴油经柴油富吸收油换热器换热后（136℃)返回分馏塔。分馏塔塔顶回流由分馏塔顶循环回流泵抽出经顶回流除盐水换热器后返回分馏塔。分馏塔塔顶油气经分馏塔顶空冷器和水冷器冷却至40℃后在分馏塔顶油气分离罐中进行气液分离。重组分的粗汽油由汽油泵抽出送至吸收稳定单元。含硫污水由含硫污水泵送往厂区污水汽提装置，在分馏塔顶油气（110℃)挥发线上注入缓蚀剂。分离罐顶部的焦化富气去压缩机入口分液罐。底部汽油经汽油泵送至吸收稳定部分的吸收塔。底部的含硫污水经含硫污水泵压送后分两路：一路打入分馏塔顶气相线上，另一路出装置。
（2）吸收-稳定部分
从焦化来的富气进入富气压缩机入口分液罐分液，经富气压缩机升压至1.4MPa，与吸收塔底泵打出的吸收塔底液及解吸塔的轻组分一起进入富气水冷器冷却至40℃后进入富气分离罐，分离出的富气进入吸收塔下部，从焦化汽油泵来的粗汽油进入吸收塔上段作为吸收剂，从稳定来的稳定汽油作为补充吸收剂打入顶部，与塔底气体逆流接触，富气中的C3、C4组分大部分被吸收下来。吸收塔设中段回流，中段回流从吸收塔第17层塔盘抽出，经吸收塔中段回流泵加压至吸收塔中段回流换热器后返回吸收塔底16层塔盘。从吸收塔顶出来的带少量吸收剂的贫气自压进入再吸收塔底部，再吸收塔塔顶打入来自柴油水冷器的柴油，柴油作为吸收剂与自下而上的贫气逆流接触，以脱除气体中夹带的汽油组分。再吸收塔的塔顶气体为干气，干气送至脱硫部分进行干气脱硫。
再吸收塔底的富吸收柴油返回分馏。从富气分液罐抽出的凝缩油经解析塔进料泵升压后进入解析塔进料换热器，换热至75℃后进入解吸塔顶部。吸收塔底富吸收油经吸收塔底泵升压后，进入富气分液罐。凝缩油经解析脱出所含有的轻组分，轻组分送至富气水冷器冷却后进入富气分液罐，再进入吸收塔。解吸塔塔底油经稳定塔进料泵升压，进入稳定塔第24层，塔顶馏出物经稳定塔顶水冷器冷却至45℃，进入稳定塔顶回流罐。回流罐内液化气经过稳定塔回流泵升压后，一部分作为回流返回稳定塔顶部来控制塔顶温，另一部分经过液化气水冷器冷却后进入脱硫部分。塔底稳定汽油经过解析塔进料换热器、稳定汽油除氧水换热器、稳定汽油空冷器、稳定汽油水冷器换热后由稳定汽油泵一部分作为吸收塔的补充吸收剂进入吸收塔顶部，另一部分作为稳定汽油出装置。解吸塔底重沸器和稳定塔底重沸器由装置外来的导热油提供全塔热源。
（3）脱硫部分
再吸收塔的塔顶气体为干气，干气自压至焦化干气分液罐，分液后进入焦化干气脱硫塔。干气自下而上经22层单溢流塔盘与从搭顶流下的贫胺液逆向接触，干气中的酸性物质H2S、CO2被胺液吸收。脱除酸性气后的干气进入位于干气脱硫塔上方的干气溶剂沉降罐，分离携带的胺液，净化后干气进入全厂燃料气系统。自吸收稳定部分来的液化烃，进入液化气脱硫塔底部，经13层筛孔塔盘与从塔顶流下的贫胺液逆向接触，液化气中的H2S被胺液吸收。净化后的液化气从塔顶溢出，经液化烃溶剂沉降罐分离携带的胺液，再经烃碱混合器与碱液混合后进入液化烃碱洗罐，分离携带的碱液后进入烃水混合水洗，再进液化烃水洗沉降罐分离携带的水后，脱硫后液化烃出装置。
从液化烃碱洗罐出来的富碱液首先经碱液加热器加热到55℃左右进入碱液氧化塔底部，在C-1403内碱液中的硫醇钠被空气氧化为二硫化物，碱液也得到再生。碱液和二硫化物从C-1403顶部进入碱液二硫化物分离罐，碱液从D-1412底部由碱液循环泵抽出循环使用，二硫化物从D-1412上部溢流进入二硫化物罐，二硫化物间断性由二硫化物泵排除，进行处理。从碱液氧化塔排出的碱液在碱液二硫化物分离罐中与二硫化物分离后，并由碱液循环泵送至烃碱混合器的入口，循环使用。非净化风从底部侧面进入碱液氧化塔，尾气自碱液二硫化物分离罐（D-1412）分出，排入厂区酸性气管网。根据全厂统一考虑，本装置所需碱液由系统管网输进入，从系统过来的碱液进入碱液配制罐（D-1415)，由碱液配制罐配置后送至脱硫部分。
该环节主要污染物为稳定塔回流罐排水。
（4）放空部分
焦炭塔小吹汽来的油气经大油气线进分馏塔分馏。焦炭塔大吹汽，给水冷焦产生的大量高温（≧180℃)蒸汽及少量油气进入接触冷却塔下段塔，接触冷却塔建立循环，控制塔顶温度。重油段下段底用接触冷却塔底泵抽出，经水箱冷却器冷却后，一部分作重油段顶回流，控制顶气相温度；另一部分送出装置。重油段下段底由甩油泵抽出返回分馏塔。重油段顶油气及总管来的乏气直接进入接触冷却塔顶空冷器。当焦炭塔来的油气温度低于180℃时，切换到接触冷却塔上段用水洗涤，控制塔顶温度在145℃，进一步除去夹带的汽柴油馏分。上段底部含油污水流入冷焦水隔油处理。顶部水蒸汽及少量轻烃气经接触冷却塔顶空冷、接触冷却塔顶水冷器冷却到40℃，进入接触冷却塔顶油气分离罐，分出的污水由污水泵送入冷焦水隔油罐或酸性水汽提处理，另一部分作水洗段回流，控制塔顶温度。接触冷却塔顶油气分离罐顶部的不凝气直接排入火炬系统。
（5）焦炭处理部分
焦炭处理是将焦炭塔内生成的焦炭经吹蒸汽、水冷却再经高压水切割后取出的处理过程。当A焦炭塔连续进料36～48小时，料位达到规定高度时，按如下程序进行处理：
①四通阀按规定程序操作切向B塔进料，B塔为在线塔，A塔停止进料为离线塔。
②吹蒸汽B塔正常进料的同时，A塔开始进行吹蒸汽。首先是小吹汽。即是用小量蒸汽将塔内的未成焦组份慢慢赶出，然后再用大量蒸汽吹赶轻组份。小量吹汽时吹出的蒸汽和油汽进入分馏塔。一般小吹汽时间1小时左右。大量吹汽时吹出的蒸汽和油汽进入接触冷却塔，一般大吹汽时间约2小时。焦炭塔温度可降至近300℃。
③水冷焦
大吹气后期，逐渐降低蒸汽量，开始向A塔通入冷焦水。开始时使用泵小量通入冷水，确保冷水进入焦炭塔内后，关闭蒸汽，然后逐渐增大水量。冷焦水由塔顶溢流管线至D-1216/A、B，直至塔顶温度降至不大于90℃停止进水。静置一段时间后，塔顶温度不再升高时，将冷却水从塔底放入储焦池。最终的放水温度为不大于90℃。赶出的油汽进入接触冷却塔。小给水过渡到大给水，一定要缓慢进行。因为在焦炭塔进水后，会产生局部过热，使塔产生应力变形，如上部顶盖移动100-200mm，顶部晃动厉害等。因此，在水冷时要按《冷焦给水操作曲线》进行。
④水力除焦
经生产管理程序最终确认离线塔具备除焦条件后，打开焦炭塔顶盖和塔底盖，开始水力除焦。切焦水是由切焦水储水罐用高压水泵升压至33MPA，经软胶管连接钻杆，再通过切焦器送入塔内。高压水管线上设置了三位控制阀及使水返回切焦水储水罐的旁通管路。水力除焦分钻孔和切割两步。利用高压水的高速冲击力，首先由电动马达驱动切焦器作上下运动进行焦层钻孔，孔道打通后，切焦器自动切换开始自上而下水平切割焦层。焦炭和切焦水通过焦炭层钻通的孔道一起入储焦池。由于冲击力，生焦被切成碎块。钻孔和切割出的生焦和水一起从焦炭塔通过塔底盖机和溜槽排至焦坑。生焦用抓斗吊车抓起至格筛料斗送往煅烧单元。
（6）干气、液化气脱硫
来自生产装置中的冷低分气进入低分气分液罐，自分液罐顶部引出的气体进入低分气脱硫塔底部。该塔内装三层散堆填料，贫液通过贫溶剂泵打入低分气脱硫塔顶部，由塔底上升的气体与由塔顶下流的贫液在塔中逆流接触，气体中的硫化氢被胺液吸收。塔顶经脱硫后的气体在压力控制下经低分气旋流除胺器送至PSA或膜分离回收氢气或改入高低压瓦斯系统。
干气进入干气分液罐，从罐顶部引出的气体进入干气脱硫塔底部。干气脱硫塔内装填料，贫液自贫溶剂泵进入干气脱硫塔顶部，由塔底上升的气体与由塔顶下流的贫液在塔中逆流接触，气体中的硫化氢被胺液吸收。塔顶经脱硫后的气体在压力控制下经干气旋流除胺器送出装置，进入装置外高压瓦斯系统（燃料气系统）。富液出装置送溶剂再生单元。
从吸收-稳定系统来富含硫化氢的液化气从液化气脱硫塔的下部进入，溶剂则从液化气脱硫塔的上部进入，脱硫后的液化气进入溶剂沉降罐，脱除携带的胺液后进入脱硫醇单元；塔底吸收硫化氢的富胺液自压到胺液再生部分。
（7）溶剂再生
干气、液化气来富液由液化气脱硫塔、干气气脱硫塔底部抽出，通过富液过滤器除去杂质后再经贫富液换热器，换热至98℃后进入富液闪蒸罐降压闪蒸，少量的轻烃气体汽化后在压力控制下排至低压瓦斯管网，闪蒸后的富液由闪蒸罐底部抽出，在液位控制下自压进入溶剂再生塔第4层塔盘。溶剂再生塔设有24层浮阀塔盘。胺液由溶剂再生塔下部集液箱抽出作为溶剂再生塔底重沸器进料，经重沸加热后返回塔底部，再生塔底重沸器的热源正常生产时由装置自产的0.4MPa饱和蒸汽提供，不足部分的蒸汽由1.0MPa蒸汽经减温减压器进行补充。开工时1.0MPa蒸汽经减温减压器后作为重沸器的热源。溶剂再生塔顶部气体经溶剂再生塔顶空冷器冷却至40℃后进入溶剂再生塔顶回流罐，罐顶部出来的酸性气在压力控制下送到硫氢化钠装置，底部抽出的液体经溶剂再生塔顶回流泵升压后作为塔的回流。
再生后的MDEA溶液由再生塔底部抽出，先经溶剂再生塔底泵升压后再进贫富溶剂换热器换热，最后至贫溶剂空冷器冷却至55℃后进入溶剂储罐。由溶剂储罐出来的贫溶剂至贫溶剂泵，升压后进入溶剂冷却器冷却到40℃再分二路，一路在流量控制下进入液化气脱硫塔顶部，另一路在流量控制下进入干气脱硫塔。在贫溶剂接力泵出口有一小部分贫溶剂通过在线贫液过滤器除去溶剂中的杂质后返回至溶剂缓冲罐储罐。
五、油浆过滤装置生产工艺流程
自罐区来的原料油浆由油浆输送泵（P1001）输送至冷原料缓冲罐（V1001B），经冷原料输送泵（P1002）进入燃气加热炉（F1001），加热至300℃左右进入热原料缓冲罐（V1001A），热原料缓冲罐顶部挥发的气体经冷却器（E1001）冷却后进入油气分离器（V1003），分离器底部液体放入污油缓冲罐（V1011），打入罐区污油罐，作为产品销售，分离器顶部气体进入加热炉燃烧后高空排放；热原料缓冲罐（V1001A）底部热原料油浆由热原料输送泵（P1003）升压后进入两组过滤器（F1002AB）进行过滤。过滤后的轻质油浆经过柴油油浆换热器（E1002）、列管冷却器（E1003）冷却至120℃左右后进入成品缓冲罐（V1012），最后经由产品输送泵（P1006）输送至罐区，作为现有项目原料利用。
A/B两组过滤器为同时在线工作，当其中一台过滤器达到规定压差或过滤时间时，该台过滤器进行再生操作。再生时，先放空过滤期内油浆到重质油浆罐（V1006），然后往过滤器中放入柴油进行浸泡，浸泡后过滤器顶部用焦化干气冲压，压力达到0.6MPa时，打开过滤器底部再生阀，过滤器内柴油和油浆混合物快速放入柴油污油罐（V1009AB），再生后的过滤器重新投入使用。
重质油浆罐（V1006）内含胶质、灰分等高的重质油浆由重质油浆泵（P1005）升压后输送至罐区重质油罐。柴油污油罐（V1009AB）内物料经过静止沉降16小时后，下部重质油浆经冷却后放入污油缓冲罐（V1011），经污油泵（P1007）打入罐区污油罐，作为产品销售，上部柴油返回柴油缓冲罐（V1004）作为再生辅料。
该过滤工艺属于物理分离过程，加热炉给油浆升温是为了降低油浆粘度，便于过滤；过滤后的轻质油浆是生产针状焦的优质原料，可改善针状焦品质并提高针状焦收率；过滤后含胶质、灰分等高的重质油浆返回罐区重质油罐。本生产过程没有固体废弃物产生，再生时的冲压气体采用净化后的焦化干气，该部分气体主要成分为氢气和甲烷，经管道进入加热炉燃烧后高空排放。生产过程无生产废水产生，装置物料冷却所用的循环水由公司现有循环水系统提供。
二、工程变更情况
项目在实际建设过程中项目的性质、地点、生产工艺、环保措施等未发生变化，因此本项目未发生重大变动。 
三、环境保护设施落实情况
根据验收监测报告的结论，本项目运行期落实了环评批复的各项的要求。
1、 废水治理方面：
项目排水采用雨污分流制，雨水单独收集后排入市政雨水管网。本项目煅烧单元脱水仓脱水进入沉淀池循环使用，用作除焦水、切焦水，不外排。油系酸性废水进入酸性水汽提装置处理，出水与延迟焦化分馏塔油水分离器排水、超临界萃取装置废水、加氢装置废水、除盐水站废水、溶剂再生装置废水、循环排污水、储运系统废水、煅烧前烘干废水、地面冲洗废水、设备冷却水一并进入厂区污水处理站处理后排入红旗河，外排水质满足《石油炼制工业污染物排放标准》（GB31570-2015）》表1直接排放、《流域水污染物综合排放标准 第1部分：南四湖东平湖流域》（DB37/3416.1-2018）表2重点保护区标准要求。
2、 废气产生及治理方面：
①萃取导热油炉废气：污染物成分为烟尘、NOx、SO2、VOCs。
配套高效低氮燃烧器处理，燃烧废气通过20m高排气筒DA008排放；
②制氢转化炉废气、加氢反应加热炉废气、加氢重沸加热炉废气：污染物成分为烟尘、NOx、SO2。
配套高效低氮燃烧器处理，燃烧废气分别通过25m高排气筒DA002、28m高排气筒DA006、32m高排气筒DA004排放；
③焦化加热炉废气、冷焦/切焦废气、酸性水提不凝气、溶剂再生不凝气、污水处理站废气及危废间废气：污染物成分为烟尘、NOx、SO2、VOCs、氨气、H2S。
经焦化加热炉焚烧处理，通过60m高排气筒DA005排放；
④煅烧前烘干、包装、破碎废气、煅烧后包装废气、回转窑冷却废气：污染物成分为颗粒物。
煅烧前包装废气、烘干废气经袋式除尘器处理后通过15m高排气筒DA011排放；煅烧前破碎收尘废气经袋式除尘器处理后通过30m高排气筒DA012排放；煅烧后包装废气经袋式除尘器处理后通过15m高排气筒DA013排放；回转窑冷却废气经袋式除尘器处理后通过15m高排气筒DA009排放；
⑤回转窑煅烧废气：污染物成分为烟尘、NOx、SO2、氨气。
回转窑尾部设集尘室，高温废气进入焚烧炉焚烧后再进入余热锅炉，余热回收后的烟气经SCR脱销+湿法脱硫+布袋除尘器处理后通过37m高排气筒DA003排放；
⑥10t/h蒸汽锅炉与15t/h蒸汽锅炉废气：颗粒物、NOx、SO2。
配套高效低氮燃烧器处理，燃烧废气通过15m高排气筒DA010、DA017排放；
⑦油浆过滤加热炉废气：烟尘、NOx、SO2、VOCs。
缓冲罐放空废气经冷凝回收后送加热炉燃烧，加热炉配套低氮燃烧器，燃烧废气经一根15m高排气筒DA014排放。
根据验收监测报告结论，结合现场检查，本项目运行管理基本符合环评和环评批复要求。在验收监测期间，根据企业提供的生产报表，监测期间两天的生产负荷为84.2%-88.4%，符合建设项目竣工环境保护验收对工况大于75%的要求。
四、验收监测结果
1、废气监测结果
（1）有组织废气
监测结果表明：验收期监测间，制氢转化炉P2颗粒物两日最大排放浓度为3.8mg/m3、最大排放速率为0.04kg/h；SO2两日最大排放浓度为4mg/m3、最大排放速率为0.044kg/h；NOx两日最大排放浓度为38mg/m3、最大排放速率为0.419kg/h；
加氢重沸加热炉排气筒P4颗粒物两日最大排放浓度为3.4mg/m3、最大排放速率为0.066kg/h；SO2两日最大排放浓度为3mg/m3、最大排放速率为0.057kg/h；NOx两日最大排放浓度为38mg/m3、最大排放速率为0.723kg/h；
加氢反应加热炉排气筒P6颗粒物两日最大排放浓度为3.6mg/m3、最大排放速率为0.071kg/h；SO2两日最大排放浓度为4mg/m3、最大排放速率为0.079kg/h；NOx两日最大排放浓度为37mg/m3、最大排放速率为0.727kg/h；
萃取导热油炉排气筒P8VOCs两日最大排放浓度为9.14mg/m3、最大排放速率为0.124kg/h；颗粒物两日最大排放浓度为3.9mg/m3、最大排放速率为0.053kg/h；SO2两日最大排放浓度为10mg/m3、最大排放速率为0.137kg/h；NOx两日最大排放浓度为50mg/m3、最大排放速率为0.687kg/h；
油浆过滤加热炉废气排气筒P14VOCs两日最大排放浓度为8.49mg/m3、最大排放速率为0.025kg/h；颗粒物两日最大排放浓度为3.4mg/m3、最大排放速率为0.010kg/h；SO2两日最大排放浓度为3.0mg/m3、最大排放速率为8.6*10-3kg/h；NOx两日最大排放浓度为69mg/m3、最大排放速率为0.194kg/h；
10t/h燃气锅炉排气筒P10颗粒物两日最大排放浓度为3.9mg/m3、最大排放速率为0.037kg/h；SO2两日最大排放浓度为15mg/m3、最大排放速率为0.143kg/h；NOx两日最大排放浓度为49mg/m3、最大排放速率为0.469kg/h；烟气黑度＜1（级）；
15t/h燃气锅炉排气筒P17颗粒物两日最大排放浓度为4.0mg/m3、最大排放速率为0.042kg/h；SO2两日最大排放浓度为16mg/m3、最大排放速率为0.172kg/h；NOx两日最大排放浓度为50mg/m3、最大排放速率为0.530kg/h；烟气黑度＜1（级）；
焦化加热炉排气筒P5出口VOCs两日最大排放浓度为8.8mg/m3、最大排放速率为0.102kg/h；颗粒物两日最大排放浓度为3.7mg/m3、最大排放速率为0.045kg/h；SO2两日最大排放浓度为7mg/m3、最大排放速率为0.085kg/h；NOx两日最大排放浓度为17mg/m3、最大排放速率为0.188kg/h；氨两日最大排放浓度为1.27mg/m3、最大排放速率为0.015kg/h；硫化氢两日最大排放浓度为0.099mg/m3、最大排放速率为9.7*10-4kg/h；
煅烧前烘干、包装排气筒P11出口颗粒物两日最大排放浓度为3.4mg/m3、最大排放速率为0.029kg/h；
有组织废气排放均能够满足《锅炉大气污染物排放标准》（DB37/2374-2018）表2重点控制区，《区域性大气污染物综合排放标准》（DB37/2376-2019）表1、表2重点控制区，《挥发性有机物排放标准 第6部分：有机化工行业》（DB37/2801.6-2018）表1II时段，《工业炉窑大气污染物排放标准》（DB37/2375-2019）表1，《恶臭污染物排放标准》（GB14554-93）及《有机化工企业污水处理厂（站）挥发性有机物及恶臭污染物排放标准》（DB37/3161-2018）表1、《大气污染物综合排放标准》（GB16297-1996）表2排放限值要求。
（2）无组织废气
监测结果表明：验收期监测间，本项目无组织废气排放颗粒物两日最大浓度为0.307mg/m3，VOCs两日最大浓度分别为1.61mg/m3，SO2两日最大浓度分别为0.044mg/m3，NOx两日最大浓度分别为0.020mg/m3，氨两日最大浓度分别为0.112mg/m3，硫化氢两日最大浓度分别为0.005mg/m3，臭气浓度＜10（无量纲）；无组织废气满足《大气污染物综合排放标准》（GB16297-1996）表2、《挥发性有机物排放标准 第6部分：有机化工行业》（DB37/2801.6-2018）表3、《有机化工企业污水处理厂（站）挥发性有机物及恶臭污染物排放标准》（DB37/3161-2018）表2、《恶臭污染物排放标准》（GB14554-93）表1标准要求。
2、 废水检查结论
项目区采取“雨污分流”措施，验收期监测间，废水总排口pH最大值为8.0(无量纲）；化学需氧量最大值为34mg/L；氨氮最大值为4.36mg/L；总氮最大值为7.83mg/L；五日生化需氧量最大值为8.7mg/L；挥发酚最大值为0.123mg/L；石油类最大值为0.90mg/L；动植物油最大值为0.58mg/L；总磷最大值为0.18mg/L；悬浮物最大值为15mg/L；总氰化物最大值为0.133mg/L；邻二甲苯、苯、甲苯、乙苯、对，间二甲苯未检出，酸性废水排放口砷未检出，满足《石油炼制工业污染物排放标准》（GB31570-2015）》表1直接排放、《流域水污染物综合排放标准 第1部分：南四湖东平湖流域》（DB37/3416.1-2018）表2重点保护区标准要求。
3、噪声检查结论
验收监测期间，四个厂界的昼间噪声在为52.8~57.6dB（A）之间，夜间噪声在43.7~48.2dB（A）之间，均符合《工业企业厂界环境噪声排放标准》（GB12348 -2008）中3类标准要求。
4、固废处置检查结论
本项目产生的一般固体废物：生活垃圾、除盐水站废树脂、脱硫渣、污油；污油暂存至罐区，回用于超临界萃取装置；废树脂厂家更换后回收；脱硫渣外售用作建筑原料；生活垃圾收集后由环卫部门定期清理。
危险废物：超临界萃取装置产生的废导热油，加氢装置、脱硝系统产生的废催化剂，污水处理站污泥，油气回收产生的废活性炭，富液过滤器杂质、制氢装置产生的废分子筛；暂存于危废间，委托资质单位处理（危废单位资质及委托处置协议见附件）。
各类固废均得到合理处置，符合《一般工业固体废物贮存和填埋污染控制标准》（GB18599-2020）、《危险废物贮存污染控制标准》（GB18597-2001）及修改单要求。
五、验收总体结论
结合项目验收监测报告书结论和现场检查的实际情况，该项目执行了环境影响评价和“三同时”管理制度，基本落实了规定的各项污染防治措施，外排污染物符合达标排放要求。基本同意通过验收。
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