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壹、目的

本次行程主要的目的，是與法國Axens/IFP公司製程技術專家共同研討，如何將減苯工場所產出的低辛烷值(RON約72~76)苯飽和成品油進行異構化，以提高其辛烷值至RON 78~80之製程技術，同時探討苯飽和製程與異構化製程，評估其製程修改及改善的可行性。

同時也參觀了法國Axens/IFP公司Procatalyse Catalysts & Adsorbents部門之觸媒生產工廠，與其觸媒專家探討媒組製程與苯飽和成品油異構化製程之新型觸媒應用，及其新舊型觸媒性能比較分析，以了解其所研發的新型觸媒，如何提昇媒組製程與苯飽和成品油異構化製程之性能。

貳、過程

本次出國進行減苯工場飽和成品油異構化製程技術及效能研討，總天數10天，過程如下：

1.  92年9月12日：啟程到法國巴黎。

2.  92年9月13日至92年9月16日：赴法國Axens/IFP公司總部，與其製程技   術專家Mr. Bruno Domergue、Mr. Jeremie Esquier及Mr. Pierre-Yves Le Goff，針對如何將減苯工場飽和成品油進行異構化，以提高其辛烷值之製程技術，進行研討。

3.  92年9月17日至92年9月19日：赴法國Axens/IFP公司Procatalyse Catalysts & Adsorbents部門，並參觀其觸媒生產工廠，與其觸媒專家Mr. Denis Giraudoux、Dr. Christophe NEDEZ及Dr. Jean-Paul Bournonville探討媒組製程與苯飽和成品油異構化製程之新型觸媒應用。
4.  92年9月20日至92年9月21日：由法國返回台北。

參、研討內容

一、法國Axens/IFP公司簡介：

Axens/IFP Group Technologies 是世界有名的專利製程公司，其業務範圍包括Process Licensing、Procatalyse Catalysts & Adsorbents、Performance Programs及Marketing, Technology Services，其專長為專利製程研發、商業化觸媒與吸附劑之研發與製造應用、APC高階程序控制及化工技術訓練課程提供；目前桃園煉油廠煉製一組第二媒組工場及煉製三組烷化工場之DHU(部份烯烴氫化飽和)單元，都是Axens/IFP公司的專利製程。

二、輕油異構化高階解決方案

(一)、前言

以汽油摻配的觀點而言，輕質石油腦有許多不利的限制：(低辛烷值(約65 ~70)。(高苯含量。(高硫含量。高苯含量可經由加氫飽和反應，來達成減少苯含量的目的，但有降低輕質石油腦辛烷值的負面效果；高硫含量的問題較為簡單，可經由加氫脫硫反應即可達到脫硫之目的。

至於提升輕質石油腦辛烷值的問題，異構化反應則有顯著的提昇功能；輕油異構化製程技術已發展數年，而其反應之核心為觸媒，目前，多家觸媒公司持續研究發展，並推出具有高活性、高轉化率、長操作壽命的新觸媒，以達到提昇辛烷值及減低再循環流率之最適化操作；另外，可經由操作單元的製程修改及增設，以達到提昇辛烷值及降低操作費用之目標。
(二)、輕質石油腦之性質探討

1. 成份：規劃中之輕質石油腦以C5、C6為主，並含有少量之C4，而蒸餾之取出E.P.將決定C7+之含量，並以pararffins(直鏈正烷烴)為主要成份。
2. 辛烷值：
2.1各成份之辛烷值如下：
	成份
	SP.GR.
	RVP
	RON

	I-C4
	0.5631
	71.90
	100.2

	N-C4
	0.5844
	51.50
	95.0

	I-C5
	0.6248
	18.93
	93.5

	N-C5
	0.6312
	14.42
	61.7

	Cy-C5
	0.7505
	9.18
	102.3

	2,2-DMB
	0.6540
	9.13
	94.0

	2,3-DMB
	0.6664
	6.85
	105.0

	2-MP
	0.6579
	6.27
	74.4

	3-MP
	0.6690
	5.65
	75.5

	N-C6
	0.6640
	4.59
	31.0

	M-Cy-C5
	0.7535
	4.17
	96.0

	Cy-C6
	0.7834
	3.02
	84.0

	BENZENE
	0.8846
	2.98
	120.0


2.2 N-C5、2-MP、3-MP及N-C6 之辛烷值較低，但卻是輕質石油腦之主要成份，因此，若提高此低辛烷值直鏈paraffin之異構化轉化率，將可有效的提升其辛烷值。

2.3 高成份的C7+含量比率，將會影響成品之產率及異構化反應之熱效應，而高成份的CyC6含量比率，也會抑制異構化反應。

(三)、異構化觸媒之探討及比較

1. AXENS公司所發展之觸媒，為含有還原態Pt金屬之含氯Al2O3觸媒及沸石觸媒，與目前桃廠異構化工場所使用之Si - Al雙金屬氧化物觸媒(美國UOP公司產製)，為不同的觸媒技術發展方向。

2. AXENS公司目前發展之異構化觸媒有以下三種

	PRODUCTS
	APPLICATION 
	TYPE
	SHAPE

	IS-614A
	C5/C6 Paraffins Isomerization
	Pre-reduct Pt on Chlorinated Al2O3
	E

	IP-632
	C5/C6 Paraffins Isomerization
	Zeolite
	E

	ATIS-2L
	C5/C6 Paraffins Isomerization
	Pre-reduct Pt on Chlorinated Al2O3
	E


3. IS-614A為AXENS/IFP公司，在90年代初期所發展之觸媒，為一高活性的含氯Al2O3擔體觸媒，其η金相Al2O3擔體，提供了遠比γ金相Al2O3擔體觸媒，更為優越的高表面積，使得最大限度的氯可以附著在觸媒上，由於觸媒活性與觸媒擔體上的氯附著量成正相關，此η金相觸媒提供了極大化的異構化活性，即在低操作溫度下，就可得到較高的異構化產率；而其較高的空間速度，可減低C5和C6的裂解反應，因而降低了積碳的問題，並提高了觸媒的操作壽命。然而，IS-614A需要嚴格的進料預處理，以脫除含氧化合物(包括水)、含氮及含硫化合物。

4. IP-632為較粗糙但低活性的沸石型態觸媒，可以應用在進料含有上述污染物的製程中，但是，相對的低活性則需要較高的操作溫度，且其異構化成品辛烷值也相對較低。

5. ATIS-2L為Axens 和Akzo Nobel公司所共同研發的新型含氯Al2O3擔體觸媒，目前已商業化應用中，此一型態觸媒為高活性且低單價的觸媒( Pt需要量亦降低)。
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6.在實驗工場中，針對ATIS-2L及IS-614A的性能，進行了詳細的測試與探討，下圖為以含有25 - 30 % 的環烷烴(MCP和CyC6)，且C5：C6 = 0.25為進料的基礎下，所做的性能比較(此類進料，相似於桃廠減苯工場飽和成品油之成份)。
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Fig 1.Pilot plant results at constant reactor volume
IS-614A & ATIS-2L在固定的反應器體積下的性能比較

	　
	IS-614A
	ATIS-2L

	Activity, ℃
	base
	base - 10℃

	Once-through RON
	base
	base + 1 minimum

	Loading density
	base
	0.78 × base

	Platinum requirement
	base
	0.90 × base

	Total catalyst investment, Pt included
	base
	0.84 × base


Table 1.Advantages of ATIS-2L compared with IS-614A

7. 由以上圖表的數據得知，ATIS-2L相對於IS-614A，在相同的反應器體積下，展現了較高的異構化活性及較低的操作溫度，其Once-through製程會提升異構化成品油一個辛烷值，而製程操作溫度卻可降低10℃。

8. 而且，ATIS-2L相對於IS-614A，有較低的裝填密度，且可達成較佳的反應平衡，初次的觸媒裝填量降低了22 %，且Pt (白金) 的投入減少了10 %， 結合此兩項效應，觸媒投資費用可降低16 %；由以上的結論得知，ATIS-2L觸媒的投資費用較低，且其製程所需的加熱用燃料或蒸汽費用較少，並可獲得較高辛烷值的成品，ATIS-2L實為一適用於異構化製程之商業化觸媒。
(四)、傳統的異構化反應技術（Conventional Isomerization Technology）
(1) 異構化反應單元（Once-through isomerization）
Once-through異構化反應器是由串聯的二個反應器所組成，氫氣經由公用氫氣補充，而非由循環壓縮機或分離槽供應；此一製程為非常簡單的製程，反應器裝填含氯Al2O3白金觸媒，在觸媒的高活性催化下，可獲得高的正分子轉化成分支異構物的平衡轉化率，因而提高了支鏈異構物的產率；然而，為了除去潛在的觸媒污染物，進料及補充氫氣仍須經過預處理(脫硫、脫氮、脫氧)及分子篩乾燥器脫水。

在以C5：C6 = 0.65的進料基礎下，經由Once-through 異構化反應單元，異構化成品油可獲得83-84的辛烷值，但是，即使觸媒具有很高的活性，僅經由Once-through 異構化反應單元，所得到的轉化率及辛烷值是有限的，無法符合製程投資的要求，也無法滿足汽油摻配的需求。
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(2) 異構化反應單元附加去異己烷塔(Isomerization with Deisohexanizer)

於Once-through異構化反應單元下游，增加去異已烷塔，可將辛烷值較低的 2-MP（74.4）、3-MP（75.5）及nC6（31.0），於汽提塔下側層( bottom side-stream )取出，循環送至異構化反應單元進料管線與進料混合，再進行異構化反應；而辛烷值較高的2,2 /2,3 DMB（94.0/105.0），具有較高的揮發度，可與C5 (nC5 + iC5)成份一起被汽提至頂部，再與塔底成品油混合成異構化油；經由去異已烷塔的操作，可將辛烷值由83-84提升至88。

增設去異已烷塔，可增加C6成份的異構化轉化率，但是並未改善C5成份中，nC5的辛烷值（61.7），nC5成份即直接送至異構化成品油，因此製程仍有針對nC5成份改善的空間。

(3) 分子篩分離（Molecular sieve separation）再循環技術

分子篩分離再循環技術，是藉由直鏈分子與支鏈分子有不同的分子大小，在特製孔洞大小的分子篩中，進行物理分離；直鏈分子較小，可滯留於分子篩孔洞中，其在分子篩媒床中的滯留時間較長，進而達到分離的目的。丁烷的存在會佔據分子篩的孔洞，影響正戊烷、正己烷的滯留時間，會影響分離的效率；若以去丁烷塔去除丁烷，則可得到較佳的分離效率。

目前本廠異構化工場即是利用分子篩分離技術，來提升異構化油的辛烷值，此製程是利用循環氫氣作為脫附劑，藉由吸附與脫附交互操作，以達到分離的目的。但此類的分子篩，容易受酸性物質侵蝕，因此無法使用高活性的氯化Al2O3鉑觸媒作為異構化觸媒，因而異構化油的辛烷值降低不少。

(五)、高階循環技術(Advanced Recycle Technologies)

Axens公司技術專家針對輕油異構化反應製程技術，提出兩項專利的高階循環分離製程IpsorbTM與HexorbTM，可使其異構化製程成品油之辛烷值，提高至89-90與91-92。

(1) IpsorbTM

IpsorbTM 製程技術，是將去異戊烷塔置於異構化反應單元之前，藉由去異戊烷塔的汽提操作，將異戊烷汽提至頂部，直接送至成品；而塔底部份為正戊烷及正、異己烷，則進入異構化反應單元，反應單元流出物再進入分子篩進行物理分離，C5 (nC5 + iC5)的流出物由分子篩底部，循環至去異戊烷塔，進行iC5與nC5的分離，再將分離後的nC5，重新送入異構化反應單元，進行反應。經由多次的再循環操作後，正戊烷的轉化率提高，再循環流量減低，如此將可提高異構化反應單元進料流率約10 %。

Molecular sieve sorption system是以5Å孔洞大小的分子篩所堆積的媒床，利用循環氫氣、異戊烷或甲基戊烷等脫附劑，來進行脫附操作，並藉由吸附與脫附交互操作，而達到分離的目的。

去異戊烷塔為在低壓下操作，此塔不需將iC5與nC5徹底分離，因為一方面塔頂富異戊烷蒸餾液，被送到分子篩段作為脫附劑，以脫除nC5，另一方面，與分子篩流出物混合，構成異構化成品油，而異構化成品油可以容忍含有低於1 % 的正戊烷。

在以C5：C6 = 0.65的基礎進料下，使用ATIS-2L觸媒，其異構化產品辛烷值可達90。在1994年，第一個 IpsorbTM 異構化製程，已在義大利正式量產。

(2) HexorbTM
基本上，要跨越異構化產品辛烷值90的門檻，甲基戊烷(MP)的大幅度轉化是必要的，HexorbTM製程技術，可將所有直鏈之脂肪族烴，進行完全的異構化反應，在以C5：C6 = 0.65的基礎進料下，HexorbTM專利製程可提升異構化產品辛烷值至91-92。

HexorbTM製程是結合一個循環操作的分子篩吸附系統，與其下游的去異己烷塔，去異己烷塔可將已經過分子篩吸附的粗異構化油，分離成三部份，塔頂產物為富含iC5及DMB的輕成份，塔底產物則為富含MCP、CH及C7的重成份，而由去異己烷塔底部側邊取出的甲基戊烷(MPS)，可作為分子篩脫附劑，經甲基戊烷脫附的正戊烷(nC5)，和甲基戊烷(MPS)一起再迴流至異構化反應單元，進行異構化反應。塔底部份的環己烷(CH)、MCP及C7+等重成份，與塔頂產物(iC5及DMB) 輕成份，會合後作為異構化成品油。

因為環己烷(CH)會抑制觸媒的異構化反應，而C7+會在異構化反應器中產生氫裂作用，造成異構化觸媒積碳的現象，會影響成品的辛烷值，所以針對富含環己烷(CH)及C7+成份的異構化製程進料(例如減苯工場苯飽和成品油)，有必要先移除此等成份，一般較佳的方式為，先將此進料送到分子篩與異構化反應單元流出物一同進行分離，如此則僅有由去異已烷塔取出之正烷烴類、甲基戊烷等，迴流至異構化反應單元進行異構化反應，雖然會造成分子篩操作負荷變大，分子篩媒床需加大，但是異構化反應單元負荷會降低，且積碳的現象會減少，畢竟分子篩較異構化觸媒便宜許多。


(六)、成本考量
表2為以8,000 BPSD煉量單元，C5 : C6 = 0.65的進料成份基礎下，使用IS-614A異構化觸媒，針對以下四種製程對成本與產品收益的比較。

	　
	　
	Once-
	Deisohexan-
	Ipsorb
	Hexorb

	　
	　
	through
	izer recycle
	　
	　

	Isomerate RON
	　
	83.0 
	87.5 
	89.0 
	91.5 

	Isomerate MON
	　
	80.5 
	85.5 
	86.5 
	89.0 

	Operating cost
	million $/yr
	0.8 
	3.3 
	3.4 
	4.7 

	(utilities-catalyst-adsorbents)
	
	
	
	
	


	Product revenue
	million $/yr
	11.1 
	16.2 
	17.9 
	20.5 

	(Delta octane-barrel feed/isomerate)
	　
	　
	　
	　
	　

	ISBL investment cost
	million $
	6.3 
	15.0 
	16.1 
	22.0 


Table 2.  Economics for each isomerization processing scheme based on 8000 BPSD of 0.65 C5：C6 feed and using IS-614A chlorinated alumina catalyst
綜觀以上四種製程中，相較於Once-through製程，Deisohexanizer recycle、Ipsorb與Hexorb製程提升了相當的辛烷值，而Deisohexanizer recycle與Ipsorb投資與操作費用接近，但是Ipsorb製程可獲得較高的辛烷值約有1.5個單位。

ATIS-2L為活性較高的觸媒，使用於上述的製程中可減低投資費用及提升辛烷值，以下的圖6為IS-614A 觸媒與ATIS-2L觸媒之活性與投資費用的比較。
在Once-through異構化反應單元，如使用ATIS-2L觸媒，投資費用會較低，而且可提升一個辛烷值，這是因為ATIS-2L的高活性，可降低操作溫度及獲得較佳的化學平衡，使反應利於生成異構化成品。
在使用循環系統的異構化反應製程( Deisohexanizer recycle、Ipsorb與Hexorb )中，其循環流率在投資及操作成本上，具有明顯的槓桿效應，ATIS-2L的高活性提高了支鏈脂肪族烴的產率，相對的使正烷烴類循環流率減低，因而製程設備(反應器、塔槽、換熱器、加熱器、泵及管線等)尺寸都可縮小，如此將可降低設備的投資費用，或相對的可提高製程進料量。
正烷烴辛烷值低，因此異構化反應的目的，再於將其轉化成高辛烷值的支鏈異構物，而觸媒的活性對異構化的轉化率影響極大；在DIH製程的例子中，正戊烷未隨同甲基戊烷及正己烷一同循環至異構化反應單元再異構化，而留存於異構化成品中，若使用高活性的ATIS-2L，可提高異戊烷的轉化率，使異構化成品留存較少的正戊烷，因此提高了其成品辛烷值；在IpsorbTM製程的例子中，進料中的正烷烴因再循環至異構化反應單元，經再異構化而不再留存於異構化成品中，但低辛烷值的甲基戊烷(MP)留存於反應物流出物及異構化成品中，經由使用高活性的ATIS-2L觸媒，可使其大量轉化成高辛烷值的二甲基丁烷(DMB)，因此而提高了其成品辛烷值；在HexorbTM製程的例子中，使用ATIS-2L觸媒，對其成品辛烷值的增加較不明顯，因為使用IS-614A觸媒時，幾乎所有低辛烷值的C5 S 與C6 S，已因再循環至異構化反應單元，經再異構化而不再留存於異構化成品中，使用高活性的ATIS-2L觸媒，較明顯的效益是在投資成本的降低。
(七)、去瓶頸研究

1. 從傳統的Once-through製程至IpsorbTM製程

IpsorbTM製程極適用於現有的Once-through製程去瓶頸，可將其成品辛烷值由89提昇至90，此因其上游端的去異戊烷塔，可將異戊烷汽提至塔頂後，直接送到成品，而僅將正戊烷送入異構化反應器，再經分子篩分離，以達到提高產品辛烷值的目的。表3為從傳統的Once-through製程至IpsorbTM製程的去瓶頸效益評估：

	　
	　
	Existing once-
	Revamped 

	　
	　
	through unit
	unit Ipsorb

	Isomerate RON
	　
	base
	Base + 6.0

	Operating cost
	million $/yr
	base
	Base + 2.6

	(utilities – catalyst - adsorbents)
	
	
	

	Product revenue
	million $/yr
	base
	Base + 6.8

	(Delta octane-barrel feed/isomerate)
	　
	　
	　

	ISBL investment cost for revamp
	million $
	-
	9.9 


Table 3. Debottlenecking of a Once-through unit with Ipsorb 8,000 BPSD feed with 0.65 C5 : C6 ratio using IS 614A chlorinated alumina catalyst
由表3可知，將煉量8,000 BPSD的傳統Once-through製程異構化工場投資去瓶頸至IpsorbTM製程，所需的設備及操作費用9.9 million美元，雖然操作費用增加，但因為辛烷值提升所帶來的效益，其投資回收期大約是二年。
2. 從DIH recycle製程至HexorbTM製程

DIH recycle製程去瓶頸至HexorbTM製程，最大的差別在於增列分子篩的操作，表4為去瓶頸的經濟效應評估，其結果顯示成品辛烷值大幅度的提升，此效益使其投資回收期極為短暫。
	　
	　
	Existing DIH
	Revamped 

	　
	　
	recycle unit
	unit Hexorb

	Isomerate RON
	　
	base
	base+4.0

	Operating cost
	million $/yr
	base
	base+1.3

	(utilities – catalyst - adsorbents)
	
	
	

	Product revenue
	million $/yr
	base
	base+4.3

	(Delta octane-barrel feed/isomerate)
	　
	　
	　

	ISBL investment cost for revamp
	million $
	-
	7.0 


Table 4. Debottlenecking of a DIH recycle with Hexorb 8,000 BPSD feed with 0.65 C5 : C6 ratio using IS-614A chlorinated alumina catalyst
3. 去瓶頸時使用ATIS-2L觸媒的優勢
由Once-through製程去瓶頸至IpsorbTM製程時，使用ATIS-2L觸媒取代IS-614A觸媒，可使其成品辛烷值提昇1.0 RON；而由DIH recycle製程去瓶頸至HexorbTM製程時，此ATIS-2L新觸媒可使其成品辛烷值提昇0.5 RON。
(八)、結論
使用高活性的ATIS-2L觸媒，可提高異構化反應轉化率及降低操作溫度，ATIS-2L觸媒實為一優良的催化劑；但是，針對本廠之異構化工場，卻限制其使用，目前本廠之異構化工場進料含水量約80 - 150 PPM，水份的存在容易脫除觸媒中的CL-，氯離子與水分子結合而成HCL；此一強酸性物質會腐蝕管線設備，亦會侵蝕分子篩，若進料中的水份問題能夠解決，則ATIS-2L觸媒不失為可考慮使用的觸媒。因此本廠之異構化工場製程，適合使用雙金屬氧化物為擔體之Pt觸媒，目前有多方的研究以沸石為擔體之Pt觸媒，當然其活性一定不若ATIS-2L觸媒為高。
三、減苯工場飽和成品油異構化製程方案初步技術資料

(一)、前言

本廠第二媒組工場所生產的高苯重組油，其苯含量可依需求在0.5 ~ 4範圍內彈性調整，但考量其經濟性，仍以送往減苯工場進行去苯操作較為有利；高苯重組油經減苯工場V-601汽提出塔頂高苯成份(15~20 % of feed)後，塔底低苯成份即為成品油主要部份(80~85 % of feed)，而高苯成份經加氫飽合反應後，其飽和成品油辛烷值降至72 ~76，其與V-601塔底低苯成份會合後，構成苯含量0.2 ~ 0.6 wt %的低苯重組油成品，但其辛烷值卻降低了0.5 - 2.0 RON。

為了彌補其辛烷值損失，第二媒組工場提出將減苯工場(第二媒組工場600區)飽和成品油異構化的方案，以提高其辛烷值至78 ~ 80，再回摻至低苯重組油成品，可解決其成品辛烷值降低的問題。

減苯工場飽和成品油的成份特性：

(1) 富含C7+成份(配合第二媒組工場100/200區彈性操作，其C7+成份範圍介於23 ~ 39 wt %)。

(2) 高C6+ 環烷烴成份(因減苯工場高苯油去苯後，苯大部份轉化為範圍介於22 ~ 25 wt % 的C6+ 環烷烴成份)。

如前所述，C7+成份容易在異構化反應媒床中裂解放熱，會減少異構化成品油產率及降低其辛烷值，且會在觸媒上積碳，縮短其使用壽命；而高C6+ 環烷烴成份，會抑制異構化反應的進行。
經過與法國Axens公司技術專家，針對第二媒組工場的需求，反覆分析與研討輕油異構化反應製程技術後，Axens公司技術專家於92年10月底回應此需求，依減苯工場飽和成品油的特性、成份、產能，提出初步的解決方案。

此解決方案要點為：

(1) 採用傳統的Once-through製程，異構化觸媒使用高活性的含氯Al2O3擔體觸媒ATIS-2L。

(2) 在異構化反應單元上游端，裝設C7+分離塔，以分離出C7+成份，並直接送往異構化製程穩定塔出口最終的成品油管線會合。
(3) 含氯Al2O3擔體觸媒對水的存在極為敏感，為除去補充氫氣(maximum allowance 0.5 wt ppm H2O)及進料油中(maximum allowance 0.1 wt ppm H2O)的水份，在進料油及補充氫氣進入異構化反應單元之前，先各別經由分子篩乾燥器除去水份。
此解決方案將可：

(1) 達成高的C5/C6正烷烴異構化平衡轉化率。

(2) 避免C6+ 環烷烴成份對異構化反應單元性能的抑制效應。

(3) 避免C7+成份在異構化反應觸媒上的裂解反應及積碳問題。

(4) 限制補充氫氣因為開環及裂解反應的消耗量。
(二)、進料規範

1. 本方案進料為減苯工場飽和成品油，因第二媒組工場100/200/600區為配合桃廠油料生產調度需求而彈性操作，因而飽和成品油的成份會隨之變動，第二媒組工場特別為此，在不同的操作模式下，分三次取樣送品保課化驗分析其成份，作為本方案進料規範參考，其成份分析如下表：

表1 減苯工場飽和成品油進料規範

	WT %
	CASE 1
	CASE 2
	CASE 3
	REMARKS

	
	
	
	
	

	C3 - 
	0.1370
	0.0617
	0.1212
	

	i-C4 
	1.3445
	0.5565
	0.9927
	

	n-C4 
	2.0167
	0.8346
	1.4891
	

	i-C5 
	11.8245
	8.9756
	11.8612
	

	n-C5 
	6.8589
	5.6072
	6.8663
	

	Cyclo C5
	0.3619
	0.2847
	0.3187
	

	2,2 DMB
	1.8038
	1.3258
	1.6838
	

	2,3 DMB
	1.9530
	1.3719
	1.7106
	

	2 MP
	9.4981
	6.4642
	8.1287
	

	3 MP
	7.5196
	5.1793
	6.4308
	

	n- C6
	9.9470
	6.3290
	8.0282
	

	MCP
	2.6834
	1.4357
	1.6918
	

	CH
	20.5706
	22.4628
	19.8997
	

	BENZENE
	0.0306
	0.0215
	0.0120
	

	2,2,3 TMB
	0.3922
	0.3900
	0.3853
	

	2,2 DMP
	3.0332
	2.6270
	2.7890
	

	2,3 DMP
	2.5022
	4.2730
	3.3801
	

	2,4 DMP
	3.6175
	2.9535
	3.1712
	

	3,3 DMP
	1.7883
	2.0421
	1.8760
	

	2 MH
	6.8458
	11.7179
	9.2405
	

	3 MH
	4.4570
	11.4972
	7.9160
	

	3 EP
	0.2097
	0.8295
	0.5037
	

	C7
	0.1598
	1.6503
	0.7920
	

	OLE 7
	0.0082
	0.0042
	0.0000
	

	1,1 DMCP
	0.1229
	0.1270
	0.1140
	

	1,3 DMCP C
	0.0979
	0.1864
	0.1349
	

	1,3 DMCP T
	0.0928
	0.1739
	0.1255
	

	1,2 DMCP C
	0.0140
	0.0285
	0.0201
	

	1,2 DMCP T
	0.0736
	0.1643
	0.1126
	

	MCH
	0.0353
	0.4246
	0.2035
	

	TOLUENE
	0.0000
	0.0000
	0.0008
	

	C8 + NAPHTHENES
	0.0000
	0.0000
	0.0000
	

	
	
	
	
	

	flowrate, kg/h
	11375
	13167
	13500
	

	flowrate, t/d
	273
	316
	324
	

	density, kg/m3
	680.8
	690.7
	68204
	

	BPSD
	2523
	2879
	2987
	

	
	
	
	
	

	RVP, psi
	10.1
	7.5
	9.3
	

	
	
	
	
	

	total C7 +, wt %
	23.45
	39.09
	30.77
	

	
	
	
	
	

	Estimated RON
	75.2
	72.1
	73.7
	

	Estimated MON
	74.0
	71.4
	72.9
	


2.  補充氫氣來自於第二媒組工場200區93 % H2系統，其規範如下：

表2 第二媒組工場200區93 % H2進料規範

	Hydrogen quality
	


	Composition, mole %
	

	H2
	90.255

	C1
	2.625

	C2
	3.055

	C3
	2.405

	iC4
	0.830

	nC4
	0.830

	Total 
	100.0


3.  進料和補充氫氣不純物( impurities )限制
含氯Al2O3擔體鉑觸媒對極性化合物(S, O)、含氮化合物、烯烴及C7+成份極為敏感，小心地監控反應器進料品質，對增進異構化成品產率及觸媒壽命極為重要。
表3及表4為反應器進料及補充氫氣不純物最大容許濃度：
表3 反應器進料不純物最大容許濃度
	Impurities
	Max. concentration

	Sulfur
	0.5 wt ppm

	Water
	0.1 wt ppm

	Oxygen & Oxygenates
	0.1 wt ppm

	Total Nitrogen
	0.1 wt ppm


表4 補充氫氣不純物最大容許濃度
	Impurities
	Max. concentration

	Water
	0.5 wt ppm

	Sulfur
	1 wt ppm

	CO & CO2
	10 wt ppm

	Basic Nitrogen
	1 wt ppm


(三)、異構化反應單元
1.  Axens 異構化反應製程特性

(1) 異構化觸媒使用新的高活性含氯Al2O3擔體鉑觸媒ATIS-2L，其低裝填密度，使其在市場上是投資成本最低的異構化觸媒。

(2) 由於觸媒的高活性，異構化反應可在較低的操作溫度及較高的空間速度(C5 / C6成份的裂解反應是可忽略的)下進行，使其高產率的異構化成品。

(3) 由於觸媒在低溫下的高活性，異構化反應可獲得極高的由正烷烴轉化到較高分支異構物的平衡轉化率，特別是C6異構物的產生，為集中在轉化成高辛烷值的DMB( 94.0/105.0 )異構物，而不是低辛烷值的MP( 74.4/75.5 )異構物。
(4) 觸媒在正常操作下，具有高度的穩定性。

2.  觸媒管理
異構化反應單元具有雙反應器系統與特殊切換閥，可允許每個反應器作為前反應器或後反應器，且可允許同時操作兩個反應器或只操作一個反應器，另一個反應器可隔離進行觸媒更換作業，因此，系統無須停爐，即可完成反應器檢修或觸媒更新工作。
異構化觸媒的老化，主要是起因於中毒(氮化物、氧化物及水所引起)或大範圍的積碳(C7 +成份裂解產生)，當活性減低太多時，即須更換新觸媒，此時先將前反應器隔離，僅只操作後反應器，待前反應器觸媒更新妥，再列入操作，作為後反應器，之前的後反應器作為前反應器。下表為整個雙反應器系統操作循環程序：

表5 雙反應器系統操作循環程序

	
	R1 (2)
	R2 (1)

	1 - normal operation
	front
	tail

	2 - single reactor operation
	Catalyst change-out
	single

	3 - normal operation
	tail
	font

	4 - single reactor operation 
	single
	Catalyst change-out

	5 – back to 1
	front
	tail


3.  製程概述
(1) C7 +成份分離塔部分

來自第二媒組工場600區(減苯工場)D-606飽和油接收槽的飽和成品油(Hydrogenated light reformate)，直接進料到C7 +成份分離塔進行汽提分離，分離塔使用熱虹吸式再沸器加熱，熱源為28.5 kg/cm2g , 310℃之高壓蒸汽。

分離塔頂輕成份(C6－成份)經風扇完全冷凝後，送至塔頂回流槽，部份經由回流泵送回塔頂，部份經由進料泵送至進料乾燥器進行脫水操作。

分離塔底重成份(C7 +成份)直接泵送至異構化成品油管線。

(2) 製程進料及補充氫氣分子篩乾燥器部分

製程進料進入分子篩乾燥器進行脫水操作後，送到反應器部份進行異構化反應；進料乾燥器有兩組，一組進行脫水操作，另一組則進行再生或備用。

補充氫氣經除液槽排除液體後，進入壓縮機進行增壓操作，達到反應壓力後，由水冷卻器冷卻到常溫，再進入分子篩乾燥器進行脫水操作，脫水後的補充氫氣與反應器進料會合，一起進入反應器部份進行異構化反應；補充氫氣乾燥器有兩組，一組進行脫水操作，另一組則進行再生或備用。

(3) 反應器部份

乾的油、氣混合進料經前反應器出口流出物換熱器預熱後，再經蒸汽加熱器提溫至前反應器進口反應溫度，在此點有氯化劑注入，以維持觸媒活性所需的氯離子濃度。

混合進料進入前反應器，開始進行C5 /C6正烷烴異構化反應，而有些環烷烴開環反應及C7 +成份裂解反應也會發生，因此產生放熱效應；前反應器流出物流經換熱器預熱混合進料後，進入後反應器，在較低的溫度下，完成C5 /C6成份的異構化。

後反應器流出物經穩定塔底成品油換熱器加熱後，直接送到穩定塔進行汽提調整，穩定塔使用熱虹吸式再沸器加熱，熱源為高壓蒸汽。穩定塔頂輕成份經水冷卻器部分冷凝後，進入塔頂回流槽，輕油經泵送全回流至塔頂；回流槽不冷凝氣體(OFF GAS)，因帶有氯化劑分解產生的HCl，須送往鹼洗系統進行中和洗滌操作。

穩定塔底異構化成品油經換熱器，與後反應器流出物換熱降溫後，和分離塔底重成份(C7 +成份)會合，經風扇及水冷卻器降至常溫後，送至儲油槽或是減苯工場低苯重組油成品管線，以彌補重組油因進行減苯操作所損失的辛烷值。

(4) 鹼洗系統

來自穩定塔回流槽排出的OFF GAS，進入鹼洗塔底部，由下往上流經鹼洗段及水洗段後，由塔頂流出送往燃料氣系統，在鹼洗段/水洗段各別利用10 wt % 循環鹼液/循環水，來洗除OFF GAS中的HCl。

鹼液經循環泵送入鹼洗段，洗滌逆流而上的OFF GAS，全部的HCl被轉化鹽和水；當循環鹼液濃度變稀時，可由循環泵進口管線注入新鮮鹼液，以維持10 wt % 的循環鹼液濃度，而用過的廢鹼液定期間歇性地排往CPI處理；循環鹼液送入鹼洗段之前，先經蒸汽加熱器提溫，維持鹼洗段操作溫度稍高於碳氫化物凝結溫度，以避免發泡現象(foaming)。

OFF GAS經鹼洗段後，逆流而上進入水洗段，洗滌純水經循環泵送入水洗段，洗除OFF GAS中可能夾帶的鹼液；純水可由循環泵進口管線定期補充注入。

(5) 乾燥器分子篩再生部份

由穩定塔底異構化成品油管線尾流，間歇性引入，經加熱成過熱氣體相作為乾燥器再生氣，以再生進料及補充氫氣乾燥器分子篩；再生用異構化成品油先經蒸汽加熱器氣化，再經電熱爐過熱後，送往乾燥器由上而下進行再生。

乾燥器分子篩中的水份，由熱異構化成品油氣體流脫附帶出後，先經水冷卻器冷凝，再送到除水槽分離除水，水由槽底間歇排放，而異構化成品油液體，則回收至成品油管線。

(四)、製程規範

1.  成品油產率及製程產品特性

(1) 異構化成品油產率

總產率定義如下：

總產率 = 最後的異構化成品油量(C7 +成份 + 穩定塔底異構化成品油) / 進料油量

下表為異構化成品油產率：

表6 異構化成品油產率

	
	CASE 1
	CASE 2
	CASE 3

	Overall yield, wt %
	98.69
	98.71
	98.72

	Overall yield, vol. %
	99.21
	99.34
	99.36


(2) 製程產品特性
下表為異構化成品油及OFF GAS產品成份分析：
表7 異構化成品油及OFF GAS產品成份分析表

	總異構化成品油
	OFF GAS

	WT %
	CASE 1
	CASE 2
	CASE 3
	
	CASE 1
	CASE 2
	CASE 3

	
	
	
	
	
	
	
	

	C3 - 
	0.2801
	0.3168
	0.4293
	H2
	59.06
	53.80
	57.71

	i-C4 
	1.8363
	1.3421
	1.7337
	C1
	2.73
	2.90
	2.86

	n-C4 
	1.9190
	0.8653
	1.4411
	C2
	3.09
	3.31
	3.17

	i-C5 
	14.6098
	11.1890
	14.5443
	C3
	14.77
	21.97
	17.01

	n-C5 
	4.6314
	3.8269
	4.6912
	i-C4
	14.16
	13.84
	13.43

	Cyclo C5
	0.3306
	0.2658
	0.2932
	n-C4
	5.91
	3.85
	5.38

	2,2 DMB
	8.6553
	5.3779
	7.1917
	i-C5
	0.25
	0.31
	0.40

	2,3 DMB
	3.3285
	2.3208
	2.8488
	n-C5
	0.03
	0.03
	0.04

	2 MP
	9.4624
	6.5992
	8.0999
	C6 +
	0.00
	0.00
	0.00

	3 MP
	5.4233
	3.7869
	4.6454
	
	
	
	

	n- C6
	4.4392
	3.2579
	3.8435
	total
	100.0
	100.0
	100.0

	MCP
	3.8621
	4.5703
	3.9515
	MW
	20.9
	22.8
	21.3

	CH
	17.9007
	17.9857
	16.1721
	

	BENZENE
	0.0039
	0.0027
	0.0015
	

	2,2,3 TMB
	0.3566
	0.3473
	0.3404
	

	2,2 DMP
	2.6036
	2.2344
	0.3378
	

	2,3 DMP
	0.4849
	4.1674
	3.3015
	

	2,4 DMP
	3.1739
	2.5510
	2.7092
	

	3,3 DMP
	1.7356
	1.9348
	1.7768
	

	2 MH
	6.7858
	11.3871
	8.9995
	

	3 MH
	4.4574
	11.3323
	7.8174
	

	3 EP
	0.2108
	0.8250
	0.5017
	

	C7
	0.1615
	1.6614
	0.7980
	

	OLE 7
	0.0073
	0.0030
	0.0000
	

	1,1 DMCP
	0.3057
	0.2155
	0.2308
	

	1,3 DMCP C
	0.1755
	0.2665
	0.2176
	

	1,3 DMCP T
	0.1526
	0.2370
	0.1901
	

	1,2 DMCP C
	0.0154
	0.0307
	0.0221
	

	1,2 DMCP T
	0.1129
	0.2221
	0.1686
	

	MCH
	0.0378
	0.4474
	0.2176
	

	TOLUENE
	0.0000
	0.0000
	0.0008
	

	C8 + NAPHTHENES
	0.5318
	0.4284
	0.4788
	

	
	
	
	
	

	flowrate, kg/h
	11226
	12997
	13327
	

	flowrate, t/d
	269
	312
	320
	

	density, kg/m3
	677.3
	686.3
	678.0
	

	BPSD
	2503
	2860
	2968
	

	
	
	
	
	

	RVP, psi
	11.4
	9.4
	11.4
	

	
	
	
	
	

	Estimated RON
	80.3
	75.7
	78.1
	

	Estimated MON
	79.0
	      74.6
	77.0
	

	
	
	
	
	

	Delta RON
	5.1
	3.6
	4.4
	

	Delta MON
	5.0
	3.2
	4.1
	


2.  質量平衡預估

Case 1：
	Feeds
	Kg/h
	BPSD

	Isomerization section feed
	11 375
	2 523

	H2 make-up 
	52
	

	Total
	11 427
	2 523

	Products
	Kg/h
	BPSD

	Scrubber off gas
	201
	

	Total Isomerate product 
	11 226
	2 503

	Total
	11 427
	2 503


Case 2：
	Feeds
	Kg/h
	BPSD

	Isomerization section feed
	13 167
	2 879

	H2 make-up 
	57
	

	Total
	13 224
	2 879

	Products
	Kg/h
	BPSD

	Scrubber off gas
	227
	

	Total Isomerate product 
	12 997
	2 860

	Total
	13 224
	2 860


Case 3：
	Feeds
	Kg/h
	BPSD

	Isomerization section feed
	13 500
	2 987

	H2 make-up 
	62
	

	Total
	13 562
	2 987

	Products
	Kg/h
	BPSD

	Scrubber off gas
	235
	

	Total Isomerate product 
	13 327
	2 968

	Total
	13 562
	2 968


3.  公用物料及化學品消耗

	
	Case 1
	Case 2
	Case 3

	Electricity, kWh/h
	125
	125
	125

	Cooling water, m3/h
	27
	28
	29

	Steam, t/h
	3.82
	3.89
	4.05

	
	
	
	

	Caustic soda (pure), kg/day
	44
	44
	44

	Chloriding agent, kg/day
	35
	35
	35

	(Tetrachloroethylene)
	
	
	


因為乾燥器再生加熱系統為間歇性操作(最多每天加熱8小時)，所以其公用物料消耗並未包含在上表內，當乾燥器進行再生時，其公用物料消耗估計如下：

Vaporizer, Steam, t/h               0.14

Electrical heater, kWh/h           65

Cooling water, m3/h              20

廢棄物：

廢鹼：20  kg/h          成份估計：   H2O  ：    87.3 %

                                          NaOH：     2.0 %

                                          NaCl ：    10.7 % 

4.  觸媒和吸附劑

(1) 觸媒

	Isomerization catalyst
	

	Type
	ATIS-2L

	Supplier
	Axens-Procatalyse

	Estimated Catalyst Life (註)
	7.5 years

	loading
	dense

	Initial load, tons
	6.1

	Platinum, kg
	14.03

	
	


(註) 初次裝填的觸媒平均壽命估計，前反應器觸媒壽命為5 years，後應器觸媒壽命為10 years。
(2) 吸附劑

	Feed and Hydrogen dryers adsorbents
	

	Type
	4ANG Mol. Sieves

	Supplier
	Axens-Procatalyse

	Estimated Life 
	3 years

	Initial load, kg
	1 700


肆、心得
 本次有機會到法國Axens公司與其製程技術專家研討，如何將減苯工場所產出的低辛烷值苯飽和成品油進行異構化，以提高其辛烷值之製程技術，是一次難得的經驗，不論是出發前製程資料的收集、分析，或是會議中各種高階輕油異構化製程技術的說明、討論及比較，與重組、異構化新舊觸媒性能差異性的介紹、評估及分析，抑或是返台後持續的取樣化驗分析作業、資訊往返連繫澄清，整個過程是忙碌而收穫良多的，對個人而言，見識到國外專業製程技術公司及其專家，一方面努力不懈地對舊製程技術加以改良與提昇，另一方面，仍然持續不斷地研究創新，發展新的製程技術，此種精神，值得個人多多學習。

而由法國Axens公司技術專家Mr. Bruno Domergue、Mr. Jeremie Esquier及Mr. Pierre-Yves Le Goff針對第二媒組工場的需求，依減苯工場飽和成品油的特性、成份及產能，經反覆分析、評估與審慎規劃後，於92年10月底提出異構化製程解決方案的初步技術資料，供桃廠第二媒組工場研究參考，此份技術資料已分析整理為本報告書第參項(研討內容)中的第三節(減苯工場飽和成品油異構化製程方案初步技術資料)。

伍、建議

由研究法國Axens公司技術專家所提供的減苯工場飽和成品油異構化製程解決方案初步技術資料，及輕油異構化高階解決方案資料，我們了解到，欲將減苯工場飽和成品油異構化，以提昇其辛烷值的過程，無法簡單地僅只在減苯工場飽和成品油接收槽D-606下游端增設異構化反應器等少數設備，即可順利達成，若要達到提昇其辛烷值的目的，還需設立上游端的C7 +成份分離塔系統(含分離塔、回流槽、輸油泵、蒸汽再沸器、風扇等設備管線)、分子篩乾燥器系統(含除液槽、氫氣增壓壓縮機、水冷卻器、雙乾燥器組等設備管線)，而反應器系統(含換熱器、蒸汽加熱器等設備管線)為可交叉切換隔離的雙反應器組，其後需設置穩定塔系統(含穩定塔、回流槽、換熱器、輸油泵、蒸汽再沸器、水冷卻器、風扇等設備管線)，另外，須配置處理穩定塔OFF GAS的鹼洗系統(含鹼洗塔、循環泵、蒸汽加熱器等設備管線)，以及乾燥器分子篩再生系統(含電熱爐、蒸汽加熱器、水冷卻器、油水分離槽等設備管線)，幾乎約等於再設立一座新的異構化工場，其ISBL投資成本勢將超過新台幣1億元，而其設備每年操作成本約達新台幣二千五百萬，超乎了當初提出提昇減苯工場飽和成品油辛烷值構想的評估。
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Figure 2. Simplified scheme of a once-through isomerization 
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