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摘要

桃廠及大林廠因應汽油10ppm的要求，有M9401、M9402硫份10ppm生產新建廠規劃投資案，此投資案已通過公司審核，經評審決定Axens有優先議價權，目前技術部門都已積極準備與Axens的kick-off meeting 所需的資料。Axens Prime G 工場於日本已順利生產10ppm汽油，故至日本煉廠研習。

Axens 的流程(Prime G+)於日本有12座商業化的工場，都是去年跟今年開始量產，每座的處理量為15,000bpd~25,000bpd，Cosmo oil 有三座都是新建廠，IDEMITSE oil也有三座，一座是revamping ，兩座是新建廠，Fuji oil 有一座是revamping而成，Showa Yokkmah 、Kyushu oil、Seibu oil、Japan Energy Co. Japan Kasing oil 等各有一座。

高廠雖有計劃新建一汽油加氫脫硫工場，但有遷廠的考慮，可不建廠即達10ppmS最好，且高廠RFCC 汽油硫含量只有80~90ppm，與日本Fuji oil 及Cosmo Chiba 煉廠情況相近，故參考日本Fuji oil由舊有工場Revamp而成功的案例。Fuji oil有18,000BPD的gasoline HDS 工廠，選擇性氫化部份與naphtha splitter是新建，選擇性加氫反應區是使用舊有的kerosene HDS revamping 而成。
此行至Fuji oil 和 Cosmo Chiba 煉油廠Prime G工場討論製程流程、建廠過程、開爐經驗、硫線上分析設備、revamping 情況、impurties 對RON的影響、及後續工廠的操作及控制問題，另也交換了媒裂工場的操作經驗及日本的汽油硫規範，及日本煉油業現況。

另至觸媒製造商CCIC公司，討論桃廠新購觸媒採購規範、CPC FCC工場使用CCIC 觸媒所遇到的問題，及由CCIC公司Michiyasu Hagio 、Hideo Iwahara、Hiromi Nakamoto簡報CCIC公司觸媒製造流程及媒裂觸媒反應評估技術，及討論CCIC於日本技術服務RFCC的經驗。

關鍵詞：汽油加氫製程、Prime G、FCC觸媒、CCIC 
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」
壹、前言

桃廠及大林廠因應汽油10ppm的要求，有M9401、M9402硫份10ppm生產新建廠規劃投資案，此投資案目前已通過公司審核，給廠商的ITPP於94年初發出，經評審決定Axens有優先議價權，目前技術部門都積極於準備與Axens的kick-off meeting 所需的資料，Axens PrimeG為汽油加氫製程於日本已順利生產10ppm汽油，故至日本煉廠研習。

高廠雖有計劃新建一汽油加氫脫硫工場，但有遷廠的考慮，可不建新廠即達10ppmS是最好的，且高廠RFCC 汽油硫含量只有80~90ppm，與日本Fuji oil 及Cosmo Chiba 煉廠情況相近，故參考日本Fuji oil及Cosmo Chiba煉廠達10ppmS的方法，由舊有工場Revamp而成功的案例。
桃廠裂解汽油硫含量高達400ppm，新建裂解汽油加氫工場預計於97年底完工，桃廠汽油於此工場完工後，不論92、95、98汽油都可達10ppm 含硫量的要求。可是依據91年11月環署空第0910075537號文，車用汽油成份及性能管制標準：96 年1月1日汽油成份標準為硫含量50 ppmw, max，芳香烴含量 36vol%, max。96 年環保法規汽油要達50ppm硫含量，由96 年初至97年底，有兩年的期間，94年年初桃廠汽油硫含量高於100ppm，如無改善96 年以後桃廠汽油將無法銷售，影響很大，94年5月之前12 vol %FCN進入reforming hydrobon處理，RON loss 高達8， 7月之後30 vol %FCN進入reforming hydrobon處理，RON loss 藉由測試HCN 適當的cut point及測試適當的reforming hydrobone操作條件，工場降低hydrobon的溫度且直接進料後，hydrobon 的RON loss小於4，此改善不僅減少空污費也減少MTBE用量。

一般要降低汽油池中硫含量的方法可從以下幾點著手：

1. 媒裂的進料的前處理。

2. 媒裂工場的操作改善及使用觸媒添加添加劑(這都需要正確媒裂工場硫分佈的估算)。

3. 媒裂汽油的後處理：

降低汽油的蒸餾曲線end point。(2)傳統加氫脫硫。(3)催化蒸餾方法。(4)Mobil的OCTGAIN製程及Exxon 的hydrofining。(5)UOP 的ISAL 製程。(6)Adsorption。(7)Extraction等。媒裂汽油後處理的方法有多種，在這些製程之中，商業化實例最多的為Axens Prime G+ 及 ExxonMobil Scanfining製程，及CDTech 製程，而且有由舊有工場Revamp而成的報導。

比較現有各媒裂汽油的後處理方法:

(1) 大陸sinopec RSDS;

於2002年6 月份在燕山分公司，裝置了22 萬噸/年催化裂化汽油加氫設備，使用RIDOS 技術的觸媒，此觸媒由長嶺煉化生產，實用結果RON loss 3，Olefin 含量由48.5vol%降至17.8vol%。 之後sinopec 再發展出RSDS，此觸媒於2003年7月份，在上海時石化45萬噸/年製程的催化裂化汽油加氫設備，實用結果RON loss 0.4，Olefin 飽和率12%。

(2)Axens 的流程(Prime G+):

經選擇性氫化部份後，FCN 經分餾塔(naphtha splitter)分成LCN及HCN，LCN直接當成10ppm產品，HCN 則進到選擇性加氫脫硫區。

HCN於選擇性加氫脫硫區先經加熱爐提溫後，與氫氣進入反應器，於反應器中進行選擇性加氫脫硫反應，可深度脫硫又不會有很多的烯烴飽合，為了避免反應放熱太高及烯烴飽合太多，於反應媒床的中間有氫氣quench的設計，放置於反應器的觸媒有兩種，主要是Co-Mo的選擇性加氫脫硫觸媒，於反應汽的後段放有Ni 觸媒，Ni 觸媒的主要目的是:因於高溫反應後的H2S 會與olefin再形成mecaptan，使產品硫含量高於10ppm，故需此硫含量的細修反應，以移除於反應器上段所形成的mecaptan。選擇性加氫脫硫區氫氣來源為循環氣體壓縮機。

(3)ExxonMobil 的流程(SCANFining):

ExxonMobil 的選擇性加氫脫硫區前，並無Axens流程中的naphtha splitter，而是將FCN 整個經加熱爐加熱後進到選擇性加氫脫硫區，於反應器中進行選擇性加氫脫硫反應，反應器中的觸媒都是同種類。

因FCN 是整個進到選擇性加氫脫硫區，FCN中的烯烴含量相當高，整個選擇性加氫脫硫反應器放熱及RON的損失應會較大，加上ExxonMobil並無提供產品的烯烴含量，且ExxonMobil 的選擇性加氫脫硫區操作溫度比Axens 高，可是選擇性加氫脫硫反應器放熱卻只比Axens 高2℃。且ExxonMobil於反應媒床中無氫氣quench的設計。

ExxonMobil 的選擇性氫化部份及選擇性加氫脫硫區氫氣來源均為同一循環氣體壓縮機。

(4)CDTECH 的流程(CDHydro/CDHDS):

所謂的CDTECH (Catalystic Distillation Technologies)是指催化蒸餾技術，一般的加氫脫硫的流程都是先反應後，產品再經一分餾塔分離，可是如此就需要一反應器及一分餾塔，CDTECH 的技術主要即是當反應溫度與壓力與分餾所需溫度與壓力接近時，綜合反應及分餾於同一個塔槽中，如此可結省反應器的投資成本，有時也可節省能源。

CDHydro塔槽底部的油料，再加入氫氣(由另一循環壓縮機來)進入CDHDS分餾塔，分成MCN及HCN，MCN往上經選擇性加氫脫硫觸媒，進行選擇性加氫脫硫反應，冷卻之後進到MCN的H2S 的吹除塔，塔頂產品則為10ppm含硫量的MCN。HCN於CDHDS塔槽底部，經選擇性加氫脫硫觸媒後，部份的HCN經加熱爐提溫，以提供CDHDS塔槽熱能，這是操作控制反應激烈度的方法之一，另操作控制反應操作變數有操作壓力及CDHDS塔槽頂部迴流量、Cut point 的選擇、於CDHDS塔槽上進料的位置、等。HCN冷卻之後進到HCN的H2S 的吹除塔，塔底產品則為10ppm含硫量的HCN。

CDTECH 此部份是針對油料含硫種類及輕重的不同而用不同的反應溫度加以處理，但也需先將MCN及HCN分離增加能耗。CDTECH 的選擇性氫化部份及選擇性加氫脫硫區因操作壓力差別很大，固氫氣來源為不同的循環氣體壓縮機。
貳、目的

此行至Fuji oil 和 Cosmo Chiba 煉油廠Prime G工場討論製程流程、建廠過程、開爐經驗、硫線上分析設備、revamping 情況、impurties 對RON的影響、及後續工廠的操作及控制問題，另也交換了媒裂工場的操作經驗及日本的汽油硫規範，及日本煉油業現況。

另至觸媒製造商CCIC公司，討論桃廠新購觸媒採購規範、CPC FCC工場使用CCIC 觸媒所遇到的問題，及由CCIC公司Michiyasu Hagio 、Hideo Iwahara、Hiromi Nakamoto簡報CCIC公司觸媒製造流程及媒裂觸媒反應評估技術，及討論CCIC於日本技術服務RFCC的經驗。

參、主要行程
民國九十四年

7月5日 ︰啟程，台北→日本東京

7月6~8日 ︰訪問Fuji oil 、Cosmo Chiba。
7月11、12日︰赴CCIC 公司及Axens office。

7月13日︰返程，日本東京→台北
肆、心得

(一)、參訪Fuji oil Sodegaura煉油廠(FOC)的概況
Fuji oil Co.的主要持有者為Arabian Oil Co. 、Janpan Energy Co. 、Tokyo Electric Power Co. 、Sumitomo Chemical Co. ，Arabian Oil Co.對Fuji oil Co.主要輸入crude oil，Fuji oil 輸出fuel oil 到Tokyo Electric Power Co. ，Sumitomo Chemical Co. 是接受Fuji oil 輸出的Naphtha . benzene ，其它的產品則送到Janpan Energy Co. 汽、柴油主要提供東京都使用。 

Sodegaura煉油廠主要的製程如下:

No1 crude unit                    52,000   bpd

No2 crude unit                   140,000

No3 naphtha hydrotreating unit       43.000

No3 catalytic reforming unit             28.000

Iso-Siv unit                           1.,900

Fluid catalytic cracking unit              18.000

No1 alkylation unit                     4,000

Catalytic dewaxing unit                 7,500

No2 kerosene gas oil hydrodesulfurization  28,500

No4 gas oil hydrodesulfurization unit      35,000

No5 kerosene hydrodesulfurization unit    15,000

其中的Fluid catalytic cracking unit 是由UOP設計，以70%VGO，30%Cracked Heavy oil from thermal cracking unit 為進料，再生後的氣體沒有power recovery system ，也沒有EP或scrubber 而是採用Co boiler，之後氣體送到共用stack，沒有stack 白煙的問題，觸媒的輸送管線無需注入steam，使用CCIC 觸媒，操作十幾年沒有觸媒循環問題或觸媒loss問題，有考慮添加CFB去除觸媒粉設備，偏好Gulftronic，主要操作瓶頸是debutanize  無法將C4 完全趕離裂解汽油。
(二)、Fuji oil 、Cosmo Chiba 的Prime G 工場
Mitsubishi  oil Co. 是日本最大的油公司，與Shin-Nippon oil 合起來，市佔率超過50%以上，這兩公司發展自己的汽油加氫技術，主要是汽油加氫脫硫配合上Merox 或Merichem ，而不使用Axens 的技術，其它的油公司則都採用Axens技術，沒有CDHDS 或ExxonMobil的技術進入日本的油公司，Axens 同樣有柴油的加氫Prime D技術，可是並沒有任何的日本的油公司採用。

Axens 的流程(Prime G+)於日本有12座商業化的工場，都是去年跟今年開始量產，每座的處理量為15,000bpd~25,000bpd，Cosmo oil 有三座都是新建廠，IDEMITSE oil也有三座，一座是revamping ，兩座是新建廠，Fuji oil 有一座是revamping，Showa Yokkmah 、Kyushu oil、Seibu oil、Japan Energy Co. Japan Kasing oil 等各有一座， 

Axens 的流程(Prime G+)主要包括選擇性氫化部份、加氫脫硫(HDS)及汽提(STRIPPER)區:

選擇性氫化部份主要是進行三種反應:

(1) 雙烯烴部份飽合成單烯烴，以延長後端加氫脫硫的觸媒活性。

(2) 將mercaptans 轉化成較重的硫化物，以降低LCN(進料中輕質部份)的硫含量。

(3) 將進料中烯烴部份異構化，以提高產品辛烷值。

選擇性加氫反應(selective hydrogenation)/石油腦分離(naphtha splitter)區

1.進料油進入工場後，泵往反應器之途中，先與分離塔(splitter)底部出料換熱,再與補充氫氣混合後，再與選擇性加氫反應器及加氫脫硫(HDS)反應器流出物進行熱交換，然後進入選擇性加氫反應器。
2.反應器流出物進行熱交換後，進入分離塔,頂部分出LCN送出工場，底部分出HCN送至加氫脫硫(HDS)及汽提(STRIPPER)區。
加氫脫硫(HDS)及汽提(STRIPPER)區
1.由分離塔之底部分出之HCN與循環氫氣混合後，先與HDS反應器流出物換熱，再經加熱爐預熱後進入HDS反應器,反應器中也有獨立注入循環氫氣以控制溫度。
2.(HDS)反應器流出物經換熱，冷卻後進入氣液分離器，分出之氣體送入胺洗塔(Amine Scrubber)洗去硫化氫，液體則送入汽提塔去除酸氣，汽提塔底部產物經換熱後送入穩定塔區。

    Fuji oil有18,000BPD的gasoline HDS 工廠，選擇性氫化部份與naphtha splitter是新建，選擇性加氫反應區是使用舊有的kerosene HDS revamping 而成，FCC gasoline 進到SHU Section品質如下
Flowrate
: 80[kl/h]

Sulfur

: 60[wtppm]

DV

: 1.5[g/100g]
RON

: 93

Dist 95%
: 184[℃]

Olefins

: 23[vol%]

FCC Recycle Naphtha(Fractionator Side Cut Naphtha)

Flowrate
: 6[kl/h]

Sulfur

: 315[wtppm]

to HDS Section directly
    流程如下 60%FCN當成LCN,LCN的Sulfur content less than 10ppm
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Project Schedule

2003/2


Kick off Meeting@Axens
2003/2～2003/5

Basic Engineering Design

2003/5～2004/4

Detail Engineering Design

2003/10～2004/6

Procurement

2004/1～2004/9

Construction

2004/8


Inspection(by Axens)

2004/10


Performance Test

    產品性質如下:

[image: image8.jpg]



    分析設備照片:SHU與HDS入口共用一個分析設備，LCN與HCN產品共用一個分析設備，所以一個工場共有兩個分析設備。
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Cosmo Chiba 的Prime G 流程

[image: image10.png]Operating |Guarantee
Product yield[wt%] 99.8 >96.5
Light Gaso Sulfurfwtppm] 9 10
Total Gaso Sulfurfwtppm] 9 10
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Light Gaso RVP[kPa] 79.7 <110





日本Prime G 操作數據;

Example-1:  Operating Performance Data of Typical Japanese PRIME-G+ No.1
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  Average feed flowrate: 1st Reporting period: 75%,  2nd Reporting period: 73%
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 Average feed sulfur content:  1st Reporting period: 25.7 wt-pppm,  2nd Reporting period: 31.3 wt-ppm
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Average feed sulfur-1: (25.7), feed sulfur-2: (31.3), Average Feed end point-1: (183.1), End point-2: (192.5)
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Average feed Mercaptan-1: (10.3), Mercaptane-2: (10.1),  Average feed Olefin-1: (32.2), feed Olefin-2: (30.9);
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Average Recombined prod Sulfur-1: (7.6)  Sulfur-2: (6.4),  Recombined Prod R-SH-1: (2.3), Prod R-SH-2: (2.6); 
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Average Overall RON Loss-1: (0.46),  RON Loss-2: (0.54), Overall MON Loss-1: (0.04), MON Loss-2: (0.15),

對不純物的要求規範:

	Impurities
	Method
	Maximum

Content
	Contaminant

type
	Origin
	Means of removal



	GASOLINE
	
	(wt.)
	
	
	

	Free water
	Karl Fischer
	< 15 ppm
	temporary poison
	gasoline
	Reactivation

	Dissolved  Oxygen
	IFP Orbisphere
	0.1 ppm
	temporary poison
	Gasoline storage
	No processing from storage

	Total Sulfur
	ASTM-D2622
	4000 ppm (1)
	inhibitor
	Gasoline
	Restore feed sp.

	Total Nitrogen
	ASTM-D4629
	100 ppm (1)
	Inhibitor (4)
	Gasoline
	Acid/H2O wash

	Organic chlorides (as cl)
	ASTM D-4929
	50 ppb (5)
	temporary poison
	Gasoline
	Regeneration

	Inorganic chlorides and other mineral salts
	UOP-588
	50 ppb (5)
	permanent poison
	External pollution
	

	Existing gums

Potential gums
	ASTM D-381

ASTM D-873
	5 mg/100 ml

500 mg/100 ml
	temporary poison
	Storage

Gasoline
	Regeneration

Regeneration

	Diene Value

MAV
	UOP-326-82

IFP-9407
	0.8

3
	temporary poison 
	Feed
	Increase SHU severity

	Styrenics

Indenics
	IFP-9420

IFP-9420
	0.1 %

0.05 %
	temporary poison
	Steam Cracker

Gasoline
	Increase SC gaso.

HD1 severity

	Caustic (NaOH)
	Acid/Base Titration
	0.1 ppm
	permanent poison
	External pollution
	

	As+P
	IFP 9312 (5 ppb)
	10 ppb
	Perman. poison
	Cracker feed
	

	Pb
	IFP 9406(2,5 ppb)
	5 ppb
	temporary poison
	Cracker feed
	Regeneration

	Si
	ICM/MS Detector
	50 ppb
	Perman. poison
	External pol.
	

	Hg
	IFP 9606 (1 ppb)
	(2)
	
	
	

	Amine type antioxidant
	
	25 ppm
	Inhibitor
	Storage
	Restore spec.

	Phenol type antioxidant
	
	50 ppm
	Inhibitor
	Storage
	Restore spec.

	H2 Make-Up/Recycle
	
	(vol.)
	
	
	

	CO
	ASTM D-2504 (3)
	10 ppm
	Inhibitor (4)
	H2 Source
	Restore spec.

	CO+CO2
	See above
	20 ppm
	Inhibitor (4)
	See above
	Restore spec.

	O2
	IFP 9809 (GC)
	5 ppm
	inhibitor
	H2 M.U.
	Restore spec.

	Amines

 (DEA, MEA, ADIP, MDEA …)
	Under Development
	10 ppm
	inhibitor
	H2S Scrubber entrainment
	Restore spec.

	H2S
	Draeger Tube
	50 ppm
	Inhibitor (4)
	H2 M.U. or scrubber
	Restore spec or scrub H2

	COS
	ASTM D5303
	< 10 ppm
	Inhibitor
	H2
	Restore spec.

	HCl
	Draeger Tube
	0.5 ppm
	temporary poison
	Reforming
	Regeneration


較有競爭力廠商流程的優缺點:

Axens 的流程(Prime G+):

1) 如MCN及HCN產品不需分離時，後端的加熱爐及MCN/HCN分離塔可不需操作可節省許多能源。

2) 有最多的商業化使用者數量。

3) 控制邏輯與一般HDS工場相同、觸媒可替換(與CD-Tech 比較)。

4) 並非FCN 整個進到選擇性加氫脫硫區(與ExxonMobil比較)。

，故RON 損失最少。

此流程可能的缺點:

1) Axens在proposal中宣稱其選擇性加氫部份操作壓力較其他廠家低，但在參與本案投標之三家廠家中Axens的選擇性加氫流程操作壓力確是最高。
ExxonMobil 的流程(SCANFining):

此流程的優點:

1. 控制邏輯與一般HDS工場相同、觸媒可單純替換(與CD-Tech 比較)

此流程的缺點:

1.因FCN 是整個進到選擇性加氫脫硫區，FCN中的烯烴含量相當高，整個選擇性加氫脫硫反應器放熱及RON的損失一定較大。

2.沒有移除於高溫反應後的H2S 會與olefin再形成mecaptan 的反應，故於進料硫含量高時，MCN/HCN硫含量就有可能高於10ppm。

3.需ExxonMobil的商業化使用者數量雖比CDTECH 多，但ExxonMobil大多用於自己的煉廠。 

4.所生產之HCN硫含量為12~13 WTPPM,超過10 WTPPM。

5.觸媒對氫氣中之CO容許濃度極低,必需另外加裝methanator以除去補充氫氣中之CO。

CDTECH 的流程(CDHydro/CDHDS):

此流程的優點:

1. 此製程加上polish 反應器時，用於處理進料硫含量高於目前設計值時，產品仍可達10ppm，故進料的彈性變大，將來要提高煉量的空間也較大。

但此流程用於進料硫含量高時優點較多，但本案進料硫含量為300ppm並不算很高，故RON的損失比其他的製程來的高，為了補償RON的損失，加上 polish 反應器後cooling water 及所需燃油或燃氣用量增加數倍

此流程的缺點:
1. 操作變數太多，操作複雜度提高。例如CDHDS塔槽頂部迴流量控制不佳(量太少時)，觸媒上易形成焦碳，降低觸媒壽命。不像一般塔槽操作不佳只有短暫的產品不合規範，如CDHDS塔槽操作不佳時，將影響觸媒活性多年。

2. 工場產品無法達10 ppm時，較難釐清是觸媒造成，還是不佳的操作變數影響。

3. 如MCN及HCN產品不需分離時，後端的加熱爐及MCN/HCN分離塔仍需操作，能耗大。

4. 更換觸媒時，Structure packing與觸媒要一起更換，Structure packing無法回用。
5. 因反應器同時作為蒸餾塔,調整操作變數時必須同時考慮對反應效果及分離效果之影響,操作難度較高。

(三)、日本汽油規範現況

日本汽油有兩個grades，一個是Premium 汽油RON為100，市佔率為15%，另一個是Regular 汽油RON為90.5，市佔率為85%，Premium汽油售價為每公升125日幣，Regular汽油售價為每公升115日幣，其中tax的部份為每公升53日幣，目前日本環保法規對於硫含量的要求為100ppm，2008將降到10ppm，可是由於油公司彼此間的競爭，Premium汽油平均硫含量為7~8ppm，Regular汽油平均硫含量為30~40ppm，日本環保法規對於MTBE並添加的限制，但也由於油公司彼此間的競爭及對人體健康的考量，日本於汽油於2年前就沒有添加MTBE，日本汽油池的摻配來源主要也是light FCC gasoline、alkylate、iso-pentane、reformate等。

(四)、拜訪CCIC 公司

    至CCIC (Catalysts & Chemicals Ind. Co., Ltd.) 公司是日本最大的觸媒製造商，媒裂觸媒的日本市場佔有率是75%，CCIC加氫觸媒的日本市場佔有率是25%，媒裂觸媒的產量為45,000 ton/an，CCIC加氫觸媒的產量為7,000 ton/an，CCIC 公司媒裂觸媒的發展現況為2002年CVZ系列的USY觸媒，FCC的添加劑則有ZSM-5(OCTUP-7,OCTUP-11)、Co Combustion Promoter(SP-60)、DeSOx Additive(Plus-1)，生產fcc觸媒的主要目標: higher bottom cracking、lower gas and coke、higher hydrothermal stability、higher metal tolerance，CCIC 公司主要市場為日本、India、South East Asia、Australia。

至CCIC (Catalysts & Chemicals Ind. Co., Ltd.)公司研討媒裂觸媒反應評估技術，媒裂觸媒反應測試目的是要了解觸媒對進料油料的反應轉化率(Conversion)以及產品的分佈情形, 在觸媒採購時當成規範擬定之依據, 平時亦應用於確認工場平衡觸媒是否保持在需要的反應性。也討論CCIC 觸媒使用於高廠FCC工場有以下的異常現象，疑與觸媒有關；

1. 膨脹機葉片沖蝕造成震動大

2. 反應器Vapor Line至主塔28”管線結焦，大量焦塊掉落，堵塞主塔底部，及換熱器。

3. 反應器Vapor Line至主塔28”管線結焦有明顯增加趨勢，28”MOV僅清理一個月即結焦塊卡住，無法作動。

4. 開爐中觸媒loss量增加。未進料，觸媒循環時，loss量也明顯增加。

靜電集塵器出口煙囪，有似觸媒粉凝結白色塊狀物噴出。

CCIC 公司有5 套ASTM-MAT設備，1套ACE-MAT設備，3套Pilot plant，分別功能如下:
(A) 實驗室級微反應設備(Micro Activity Test, MAT), 可用於對現場採購觸媒的評估及平日操作平衡觸媒狀況的追蹤, 但如以MAT反應測試結果來對各觸媒優劣做一排序, 則其可信度並不高, 文獻中已有許多討論, 觸媒優劣排序有時會與在實際現場應用時排序正好相反, 這是因為設備較小, 觸媒用量少, 而且觸媒常是固定床狀態(有些設備亦可在流體化固定床FFB下操作, 但精確的實驗困難度較高), 此與實際工場觸媒在流動方式有相當差異; 而且MAT反應油料與觸媒的接觸反應時間亦非常長, 標準VGO油料測試為75秒(即油料大部份時間是與已積碳的觸媒反應), 這與實際數秒的短時間反應大不相同, 所以當實驗數據與現場的差異出現時, 論者都認為MAT設備操作條件與現場差異性太大, 可信度難以提高﹔這些小型測試設備雖然使用方便, 但是因為設計上時油料與觸媒的接觸時間較長, 實際上反應是類似在很高的C/O(觸媒油料比)下進行, 而且觸媒活性一直在衰退中,最終產品是高低活性反應(但都是在很高的C/O)的混合平均, 所以測試結果的絕對值一直都受到爭議; 但是使用方便可以處理大量sample, 相對比較或screening study亦非常好; 如果要求測試類似實際現場的情形﹕新鮮觸媒與新鮮油料接觸, 反應後再分離, 並無新鮮油料與已積碳的觸媒接觸反應, 如此類似條件則只能依賴大型riser pilot plant; 各觸媒公司及油公司仍常使用MAT, 因為每日兩支以上的樣品測試能力, 及觸媒油料銷耗較少, 是最經濟的設備; 最近數年來Kayser公司改進反應器部份以便使用重質油料ATB, 觸媒床亦改成FFB狀態, 降低反應時間及許多部份改為自動化, 稱為ACE設備。 
(B) 流體化床(Fluidized Bed), 觸媒保持浮動性 
(C) 試驗工場(Pilot Plant), 測試結果較能直接代表觸媒將來在現場的實際產率, 且可正確估算產品品質。例如CCIC的降低gasoline sulfur 的添加劑發展，就是用此套設備，CCIC的降低gasoline sulfur 的添加劑產品預計於明年推出。
伍、結論及建議 
1. 日本汽油有兩個grades，一個是Premium 汽油RON為100，市佔率為15%，另一個是Regular 汽油RON為90.5，市佔率為85%，Premium汽油售價為每公升125日幣，Regular汽油售價為每公升115日幣，其中tax的部份為每公升53日幣，目前日本環保法規對於硫含量的要求為100ppm，2008將降到10ppm，可是由於油公司彼此間的競爭，Premium汽油平均硫含量為7~8ppm，Regular汽油平均硫含量為30~40ppm，日本環保法規對於MTBE並添加的限制，但也由於油公司彼此間的競爭及對人體健康的考量，日本於汽油於2年前就沒有添加MTBE，日本汽油池的摻配來源主要也是light FCC gasoline、alkylate、iso-pentane、reformate等。
2. Fuji oil 煉油廠的Fluid catalytic cracking unit 是由UOP設計，以70%VGO，30%Cracked Heavy oil from thermal cracking unit 為進料，再生後的氣體沒有power recovery system ，也沒有EP或scrubber 而是採用Co boiler，之後氣體送到共用stack，沒有stack 白煙的問題，觸媒的輸送管線無需注入steam，使用CCIC 觸媒，操作十幾年沒有觸媒循環問題或觸媒loss問題，有考慮添加CFB去除觸媒粉設備，偏好Gulftronic，主要操作瓶頸是debutanize  無法將C4 完全趕離裂解汽油。
3. Axens 的流程(Prime G+)於日本有12座商業化的工場，都是去年跟今年開始量產，每座的處理量為15,000bpd~25,000bpd，Cosmo oil 有三座都是新建廠，IDEMITSE oil也有三座，一座是revamping ，兩座是新建廠，Fuji oil 有一座是revamping，Showa Yokkmah 、Kyushu oil、Seibu oil、Japan Energy Co. Japan Kasing oil 等各有一座。

Fuji oil有18,000BPD的gasoline HDS 工廠，選擇性氫化部份與naphtha splitter是新建，選擇性加氫反應區是使用舊有的kerosene HDS revamping 而成， 

4. 至CCIC (Catalysts & Chemicals Ind. Co., Ltd.) 公司是日本最大的觸媒製造商，媒裂觸媒的日本市場佔有率是75%，CCIC加氫觸媒的日本市場佔有率是25%，媒裂觸媒的產量為45,000 ton/an，CCIC加氫觸媒的產量為7,000 ton/an，CCIC 公司媒裂觸媒的發展現況為2002年CVZ系列的USY觸媒，FCC的添加劑則有ZSM-5(OCTUP-7,OCTUP-11)、Co Combustion Promoter(SP-60)、DeSOx Additive(Plus-1)，生產fcc觸媒的主要目標: higher bottom cracking、lower gas and coke、higher hydrothermal stability、higher metal tolerance，CCIC 公司主要市場為日本、India、South East Asia、Australia。

5. 至CCIC (Catalysts & Chemicals Ind. Co., Ltd.)公司研討媒裂觸媒反應評估技術，CCIC 公司有5 套ASTM-MAT設備，1套ACE-MAT設備，3套Pilot plant。
媒裂觸媒反應測試目的是要了解觸媒對進料油料的反應轉化率(Conversion)以及產品的分佈情形, 在觸媒採購時當成規範擬定之依據, 平時亦應用於確認工場平衡觸媒是否保持在需要的反應性。也討論CCIC 觸媒使用於高廠FCC工場有以下的異常現象，膨脹機葉片沖蝕造成震動大等問題，疑與觸媒有關，加以討論，仍未有定論。
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