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(57)【特許請求の範囲】
【請求項１】
　（ａ）炭化水素原料を開環反応領域に供給し、得られた流れを、温度２００℃～６００
℃、圧力１～１２ＭＰａ、環開裂触媒上の前記得られた流れ１，０００ｋｇ当たりの水素
量５０～２００ｋｇの環開裂装置に送るステップと；
　（ｂ）（ａ）からの流出物を、軽質沸点炭化水素を含むガス流と、ナフサ沸点範囲炭化
水素を含む液体流と、ディーゼル沸点範囲炭化水素を含む液体流と、を生成する分離装置
に供給するステップと；
　（ｃ）ナフサ沸点範囲炭化水素を含む前記液体流を水素化分解装置に供給するステップ
と；
　（ｄ）ステップ（ｃ）の前記水素化分解装置の反応生成物を、軽質沸騰炭化水素を含む
オーバーヘッドガス流と、ＢＴＸ（ベンゼン、トルエンおよびキシレンの混合物）含有底
部流と、に分離するステップと；
　（ｅ）ステップ（ｄ）の前記水素化分解装置からの前記オーバーヘッドガス流およびス
テップ（ｂ）の前記分離装置からの前記ガス流を、水蒸気分解装置と、プロパン脱水素装
置、ブタン脱水素装置およびプロパン－ブタン組み合わせ脱水素装置の群から選択された
少なくとも１つの装置と、に供給するステップと、を備え、
　ステップ（ａ）の前記開環反応領域で適用されるプロセス条件としては、温度が１００
℃～５００℃であり、圧力が２～１０ＭＰａ、芳香族化合物水素化触媒上の原料１，００
０ｋｇ当たりの水素量が５０～３００ｋｇであり、
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　ステップ（ｃ）の前記水素化分解装置で適用されるプロセス条件としては、反応温度が
３００～５８０℃であり、圧力が０．３～５ＭＰａ（ゲージ圧）であり、単位時間当りの
質量空間速度（ＷＨＳＶ）が０．１～１０／ｈであり、
　前記分離装置からのディーゼル沸点範囲炭化水素を含む前記液体流を芳香族化合物飽和
装置に供給するステップをさらに備えることを特徴とする製油所重質炭化水素の石油化学
製品へのアップグレードプロセス。
【請求項２】
　ステップ（ｄ）の前記水素化分解装置からの前記オーバーヘッドガス流およびステップ
（ｂ）の前記分離装置からの前記ガス流を、前記ガス流から水素含有流れを分離後に、水
蒸気分解装置と、プロパン脱水素装置、ブタン脱水素装置およびプロパン－ブタン組み合
わせ脱水素装置の群から選択された少なくとも１つの装置と、に供給することを特徴とす
る請求項１に記載プロセス。
【請求項３】
　ステップ（ｄ）の前記水素化分解装置からの前記オーバーヘッドガス流およびステップ
（ｂ）の前記分離装置からの前記ガス流を別の分離装置に供給するステップと；こうして
分離された流れを、前記水蒸気分解装置と前記脱水素装置に供給するステップと、をさら
に備えることを特徴とする請求項１または２に記載のプロセス。
【請求項４】
　前記脱水素プロセスは触媒プロセスであり、前記水蒸気分解プロセスは熱分解プロセス
であることを特徴とする請求項１乃至３のいずれか１項に記載のプロセス。
【請求項５】
　芳香族化合物抽出装置内で、前記炭化水素原料を前処理し、前記芳香族化合物抽出装置
から芳香族化合物リッチな流れが前記開環反応領域内に供給されるステップをさらに備え
ることを特徴とする請求項１乃至４のいずれか１項に記載のプロセス。
【請求項６】
　前記芳香族化合物抽出装置が、蒸留装置タイプ、分子篩タイプおよび溶剤抽出装置タイ
プの群から選択される請求項５に記載のプロセス。
【請求項７】
　ナフサ沸点範囲炭化水素留分が前記水素化分解装置内に直接供給され、その重質留分が
前記開環反応領域内に供給されるスプリッター装置内で、前記炭化水素原料を前処理する
ステップをさらに備えることを特徴とする請求項５または６に記載のプロセス。
【請求項８】
　重質炭化水素留分が前記開環反応領域に供給され、ナフサ沸点範囲炭化水素を含む流れ
が前記水素化分解装置に直接供給され、ＬＰＧを含むガス流が、水蒸気分解装置と、プロ
パン脱水素装置、ブタン脱水素装置およびプロパン－ブタン組み合わせ脱水素装置の群か
ら選択された１つまたは複数の装置と、に供給される事前水素化分解装置内で、前記炭化
水素原料を前処理するステップをさらに備えることを特徴とする請求項５乃至７のいずれ
か１項に記載のプロセス。
【請求項９】
　ＢＴＸＥタイプの流れが得られ、重質炭化水素留分が前記開環反応領域に供給され、Ｌ
ＰＧを含むガス流が、水蒸気分解装置と、プロパン脱水素装置、ブタン脱水素装置および
プロパン－ブタン組み合わせ脱水素装置の群から選択された１つまたは複数の装置と、に
供給される水素化脱アルキル／改質タイプ装置内で、前記炭化水素原料を前処理するステ
ップをさらに備えることを特徴とする請求項５乃至８のいずれか１項に記載のプロセス。
【請求項１０】
　ステップ（ｂ）の前記分離装置からの前記ガス流、前記水素化脱アルキル／改質タイプ
装置からの前記ガス流および前記事前水素化分解装置からの前記ガス流の少なくとも１つ
を、前記水素化分解装置に供給するステップをさらに備えることを特徴とする請求項１乃
至９のいずれか１項に記載のプロセス。
【請求項１１】
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　前記水素化分解装置からの前記底部流をアルキル交換反応装置に供給するステップをさ
らに備えることを特徴とする請求項３乃至１０のいずれか１項に記載のプロセス。
【請求項１２】
　前記水素化分解装置からの前記オーバーヘッドガス流、ステップ（ｂ）の前記分離装置
からの前記ガス流、および場合により前記事前水素化分解装置と前記水素化脱アルキル／
改質タイプ装置からの前記ガス流を、それぞれ主にＣ２パラフィン、Ｃ３パラフィンおよ
びＣ４パラフィンを含む個々の流れ内に分離するステップと、個々の流れのそれぞれを前
記水蒸気分解装置の特定の炉部に供給するステップと、をさらに備え、水素含有流れは、
１つまたは複数の水素消費プロセス装置に送られ；
　Ｃ３－Ｃ４留分だけを、前記脱水素装置の少なくとも１つに供給するステップをさらに
備えることを特徴とする請求項１乃至１１のいずれか１項に記載のプロセス。
【請求項１３】
　前記水素消費プロセス装置が、前記（事前）水素化分解装置または前記開環反応領域で
あることを特徴とする請求項１２に記載のプロセス。
【請求項１４】
　Ｃ３－Ｃ４留分だけを、別個のＣ３流およびＣ４流として、前記脱水素装置の少なくと
も１つに供給するステップをさらに備えることを特徴とする請求項１２または１３に記載
のプロセス。
【請求項１５】
　Ｃ３－Ｃ４留分だけを、Ｃ３＋Ｃ４の混合流として、前記脱水素装置の少なくとも１つ
に供給するステップをさらに備えることを特徴とする請求項１２または１３に記載のプロ
セス。
【請求項１６】
　前記分離装置で適用されるプロセス条件としては、温度が１４９℃～２８８℃であり、
圧力がＭＰａ～１７．３Ｍｐａであることを特徴とする請求項１乃至１５のいずれか１項
に記載のプロセス。
【請求項１７】
　反応温度が、４５０～５８０℃であるか、または４７０～５５０℃であることを特徴と
する請求項１乃至１６のいずれか１項に記載のプロセス。
【請求項１８】
　圧力が、０．６～３ＭＰａ（ゲージ圧）であるか、または１０００～２０００ｋＰａ（
ゲージ圧）であるか、または１～２ＭＰａ（ゲージ圧）であるか、または１．２～１．６
Ｍｐａ（ゲージ圧）であることを特徴とする請求項１乃至１７のいずれか１項に記載のプ
ロセス。
【請求項１９】
　単位時間当りの質量空間速度（ＷＨＳＶ）が０．２～６／ｈであるか、または０．４～
２／ｈであることを特徴とする請求項１乃至１８のいずれか１項に記載のプロセス。
【請求項２０】
　前記水蒸気分解装置で適用されるプロセス条件としては、反応温度が７５０～９００℃
であり、滞留時間が５０～１０００ｍｓであり、圧力が大気圧～１７５ｋＰａ（ゲージ圧
）から選択されることを特徴とする請求項１乃至１９のいずれか１項に記載のプロセス。
【請求項２１】
　ステップ（ａ）の前記炭化水素原料は、シェール油、原油、灯油、ディーゼル、常圧軽
油（ＡＧＯ）、ガスコンデンセート、ワックス、原油混入ナフサ、減圧軽油（ＶＧＯ）、
減圧残油、常圧残油、ナフサおよび前処理されたナフサ、軽質循環油／重質循環油（ＬＣ
Ｏ／ＨＣＯ）、コークス器ナフサおよびディーゼル、ＦＣＣナフサおよびディーゼル、ス
ラリーオイルあるいはこれらの組み合わせの群から選択されることを特徴とする請求項１
乃至２０のいずれか１項に記載のプロセス。
【発明の詳細な説明】
【技術分野】



(4) JP 6574432 B2 2019.9.11

10

20

30

40

50

【０００１】
　本発明は、製油所重質炭化水素の石油化学製品へのアップグレードロセスに関する。
【背景技術】
【０００２】
　欧州特許第ＥＰ１７７９９２９号は、イオウ含有炭化水素原料の自動車用ディーゼルで
の使用に適した形態への変換プロセスに関する。
【０００３】
　米国特許出願第２０１２／０００８１９号は、高付加価値アルキルベンゼンの製造方法
とそれに使用する触媒に関しており、この方法では、不要な核水素化を起こさずに適切な
水素化分解反応を起こすことによって、ナフテン開環反応が最小化される。
【０００４】
　米国特許第４，９４３，３６６号は、接触分解操作で得られる高芳香族留分の水素化分
解によるハイオクガソリンの製造に関しており、軽油または残留供給物はＦＣＣ（流動式
接触分解）装置内で分解され、分解生成物は分解分留装置と蒸留塔内で分留される。低沸
点留分は、その後、水素化分解装置の第一ステージを構成する水素化処理装置に送られる
。水素化処理された循環油は、その後水素化分解装置の第二ステージを構成する別の水素
化分解装置に送られ、ここで、芳香族の飽和が継続して行われて開環と分解が起こり、水
素化分解生成物が形成される。セパレータ内での水素分離後、水素化分解装置流出物は蒸
留塔内で分留されて、乾性ガス、ガソリン、中間留分および塔底留分を含む生成物が形成
される。
【０００５】
　国際出願第ＷＯ２００７／０５５４８８号は、炭化水素混合物からの芳香族炭化水素と
液化石油ガス（ＬＰＧ）の調製方法に関しており、この方法は、（ａ）炭化水素原料混合
物と水素を少なくとも１つの反応域に導入するステップと；（ｂ）触媒の存在下、炭化水
素原料混合物を、（ｉ）水素化分解によって非芳香族炭化水素化合物と、（ｉｉ）この反
応域内での脱アルキル／アルキル交換反応によって、ベンゼン、トルエンおよびキシレン
（ＢＴＸ）が豊富な芳香族炭化水素化合物と、に変換するステップと；（ｃ）気液分離と
蒸留によって，ステップ（ｂ）の反応生成物からＬＰＧと芳香族炭化水素化合物をそれぞ
れ回収するステップと、を備える。
【０００６】
　国際出願第ＷＯ９９／２２５７７号は低圧水素化分解に関しており、このプロセスは、
（ａ）液状供給物を水素ガスと混合するステップと；（ｂ）少なくとも２つの触媒粒子充
填床を有する固定床水素化分解装置内で前記混合物を水素化分解して、軽質留分と重質留
分とを生成するステップと；（ｃ）重質留分の一部を、（１）再循環させる原料を水素化
分解装置に送るステップと、（２）流出物の重質留分を再循環させるステップと、を備え
た抽出（ｅｘｔｉｎｃｔｉｏｎ）再循環プロセスにかけるステップと、を備える。
【０００７】
　米国特許出願第２０１２／２０５２８５号は、炭化水素供給物の水素化処理プロセスに
関しており、このプロセスは、（ａ）この供給物を、（ｉ）希釈剤と、（ｉｉ）水素と、
に接触させて液状供給物を生成するステップと；（ｂ）液状供給物を第１の処理域で第１
の触媒に接触させて、第１の生成物流出物を生成するステップと；（ｃ）第１の生成物流
出物を第２の処理域で第２の触媒に接触させて、第２の生成物流出物を生成するステップ
と；（ｄ）ステップ（ａ）における希釈剤に使用される再循環生成物流として、第２の生
成物流出物の一部を再循環させるステップと、を備えており、第１の処理域は少なくとも
２つのステージを含み、第１の触媒は水素化処理触媒であり、第２の触媒は開環触媒であ
り、第１および第２の処理域は液完全充填反応域である。
【０００８】
　米国特許出願第２０１２／０８３６３９号は、安定した粗ベンゼン引抜きを用いた高価
値芳香族化合物製造の最大化プロセスに関しており、このプロセスは、Ｃ５留分とＣ６－
Ｃ１０留分を含む芳香族リアクタ流出物を、ベンゼンリッチな流れと、少なくとも１つの
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液流（ベンゼンを含まないこれらの液流の１つはベンゼンを含まないＣ６留分を含む）と
、ベンゼンを含まない少なくとも１つの蒸気流と、の中に分離するステップと；ベンゼン
リッチな流れからＣ５留分の少なくとも一部を除去するステップと、を備える。
【０００９】
　米国特許出願第２００６／２８７５６１号は、炭化水素混合物から芳香族炭化水素混合
物と液化石油ガス（ＬＰＧ）を生成するプロセスと、前述のプロセスでの原料として使用
される炭化水素原料を生成するプロセスと、を統合させることによって、Ｃ２－Ｃ４軽質
オレフィン炭化水素の生産を増加させるプロセスに関する。
【００１０】
　米国特許出願第２００７／０６２８４８号は、最大２個のＣ１－４アルキル基で置換さ
れているまたは未置換の、少なくとも２個の縮合芳香環を含む少なくとも２０質量％の１
つまたは複数の芳香族化合物を含む供給物を水素化分解して、少なくとも３５質量％のＣ
２－４アルカン混合物を含む生成物流を製造するステップに関する。米国特許出願第２０
０７／０６２８４８号では、オイルサンドからのビチューメンは従来の蒸留装置に供給さ
れ、蒸留装置からのナフサ流はナフサ水素化処理装置に供給される。オーバーヘッドガス
流は軽質ガス／軽質パラフィン流であり、炭化水素分解装置に供給される。蒸留装置から
のディーゼル流はディーゼル水素化処理装置に供給され、蒸留装置からの軽油流は減圧蒸
留装置に供給され、減圧蒸留装置からの減圧軽油流は軽油水素化処理装置に供給される。
軽油水素化処理装置からの軽質ガス流は炭化水素分解装置に供給される。減圧軽油水素化
処理装置からの水素化処理された減圧軽油は接触分解装置に供給される。減圧蒸留装置か
らの底部流は減圧（重質）残留物であり、ナフサ水素化処理装置に送られるナフサ流など
の多くの流れを生成する重質油熱分解装置に送られ、ディーゼル流はディーゼル水素化処
理装置に送られて水素化処理されたディーゼルが生成され、軽油流は減圧軽油水素化処理
装置に供給されて、接触分解装置に供給される水素化処理された軽油流が得られる。
　米国特許第４，１３７，１４７号明細書は、蒸留点が約３６０℃より低く、１分子当た
り少なくとも４個の炭素原子を有する直鎖パラフィン類およびイソパラフィン類を少なく
とも含有する装荷物からエチレンおよびプロピレンを製造する方法に関する。該方法では
、前記装荷物は、水素化分解区域内にて、触媒の存在下で水素化分解反応に付され、（ｂ
）水素化分解反応からの流出物が、分離区域に送られ、（ｉ）該区域の頂部から、メタン
および場合により水素が、（ｉｉ）該区域から１分子当たり２および３個の炭素原子を有
する炭化水素から本質的になる留分が、（ｉｉｉ）該区域の底部から、１分子当たり少な
くとも４個の炭素原子を有する炭化水素から本質的になる留分が排出され、（ｃ）前記１
分子当たり２および３個の炭素原子を有する炭化水素から本質的になる留分のみ、蒸気の
存在下で水蒸気分解区域に送られて、１分子当たり２および３個の炭素原子を有する炭化
水素の少なくとも一部をモノオレフィン系炭化水素に転換し；前記分離区域の底部から得
られた、前記１分子当たり少なくとも４個の炭素原子を有する炭化水素から本質的になる
留分が、触媒の存在下でそれが処理される第２の水素化分解区域に送られ、第２の水素化
分解区域からの廃液が、分離区域に送られて、一方では、１分子当たり少なくとも４個の
炭素原子を有する炭化水素が排出され、その少なくとも一部が前記第２の水素化分解区域
に再循環され、他方では、水素と、メタンと１分子当たり２および３個の炭素原子を有す
る飽和炭化水素との混合物から本質的になる留分が排出され；水素の流れおよびメタンの
流れが前記混合物から分離され、２および３個の炭素原子を有する前記混合物の炭化水素
が、第１の水素化分解区域に続く前記分離区域から回収された、１分子当たり２および３
個の炭素原子を有する炭化水素から本質的になる前記留分と共に、前記水蒸気分解区域に
送られる。このようにして、水蒸気分解区域の出口では、メタンおよび水素の流れと、１
分子当たり２および３個の炭素原子を有するパラフィン系炭化水素の流れに加えて、１分
子当たり２および３個の炭素原子を有するオレフィンと、１分子当たり少なくとも４個の
炭素原子を有する生成物が得られる。
　欧州特許出願公開第０２１９１９５号明細書は、炭化水素化合物からなる供給物を、水
素の存在下で触媒上へ接触させて、縮合二環式ヒドロ芳香族炭化水素化合物を選択的に水
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素化し、かつ水蒸気分解して、分子量がより低く、より高いオクタン生成物を生成するこ
とによって、炭化水素化合物からなる前記供給物を沸点がより低く、オクタン価がより高
い炭化水素に転換する方法に関する。
　国際公開第２０１２／０７１１３７号公報は、ガスクラッカー供給原料を調製する方法
に関する。該方法は、４～１２個の炭素原子を有するパラフィン類の１種以上を含有する
供給物を、水素の存在下で温度と圧力をそれぞれ上昇させて、触媒と接触させるステップ
と、供給物中の４～１２個の炭素原子を有するパラフィン類の合計質量に対して、４～１
２個の炭素原子を有するパラフィン類の少なくとも４０ｗｔ％を、エタンおよび／または
プロパンに転換して、エタンおよび／またはプロパンを含む水蒸気分解したガスクラッカ
ー供給原料を得るステップと、を備える。
　米国特許第６，１８７，９８４号明細書は、ｎ－ブタンを含有する供給原料を、触媒の
存在下でｎ－ブタンのブテン類への転換に適した反応条件下で接触させるステップを備え
る、ｎ－ブタンのブテン類への脱水素化方法に関する。
　米国特許出願公開第２００３／２３２７２０号明細書は、脱水素可能な炭化水素を脱水
素化複合触媒と接触させて、脱水素化した炭化水素を得るステップを含む、脱水素可能な
炭化水素を脱水素化する方法に関する。
【００１１】
　従来から、原油は蒸留により、ナフサ、軽油および残油などの多くの成分（ｃｕｔｓ）
に処理される。これらの各成分には、ガソリンやディーゼルおよび灯油などの輸送燃料の
生成や、あるいは一部の石油化学製品や他の処理装置への供給物としてなどの多くの潜在
的な用途がある。
【００１２】
　ナフサや一部の軽油などの軽質原油成分は、炭化水素供給物流を蒸発させて蒸気希釈し
た後、炉（リアクタ）チューブ内で短い滞留時間（１秒未満）、非常な高温（７５０℃～
９００℃）に暴露する水蒸気分解などのプロセスによる軽質オレフィンと単環芳香族化合
物の生成に使用できる。こうしたプロセスでは、供給物中の炭化水素分子は、供給物分子
に比べて、（平均で）より短い分子および水素とカーボンとの比がより小さい分子（オレ
フィンなど）に変換される。また、このプロセスでは、有用な副産物としての水素と、か
なりの量の低価値副産物（メタン、Ｃ９＋芳香族化合物、縮合芳香族種（端部を共有する
より多くの芳香環を含む）など）と、が生成される。
【００１３】
　典型的には、残油などのより重質の（すなわちより高沸点の）芳香族種は原油精製装置
内でさらに処理されて、原油からのより軽質の（蒸留性の）生成物の収率を最大化する。
この処理は、水素化分解（これによって、水素化分解供給物は、同時に水素を添加するこ
とによって、供給物分子の一部をより短い炭化水素分子に分解させる条件下で適切な触媒
に暴露される）などのプロセスによって実施できる。重質精製装置流の水素化分解は、典
型的には高圧・高温で行われるため、資本コストは高い。
【００１４】
　重質原油成分は、相対的に、置換芳香族種、特に置換縮合芳香族種（端部を共有する複
数の芳香環を含む）リッチであり、水蒸気分解条件下では、これらの材料によって、Ｃ９
＋芳香族化合物や縮合芳香族化合物などの重質副産物がかなりの量で生成される。従って
、原油蒸留と水蒸気分解との従来の組み合わせの結果では、より重質の成分からの価値あ
る生成物の分解収率が、代替の製油所燃料価値と比較して十分に高いとは考えられないの
で、原油の実質的な留分は、水蒸気分解装置では好適に処理されないこととなる。
【００１５】
　上記に議論した技術の別の態様は、軽質原油成分（ナフサなど）だけが水蒸気分解で処
理される場合であっても、供給物流のかなりの部分が低価値の重質副産物（Ｃ９＋芳香族
化合物や縮合芳香族化合物など）に変換されることである。典型的なナフサと軽油では、
これらの重質副産物は全生成物収率の２～２５％を構成する場合もある（表ＶＩ、２９５
ページ、熱分解：Ｌｙｌｅ　Ｆ．ＡｌｂｒｉｇｈｔらによるＴｈｅｏｒｙ　ａｎｄ　Ｉｎ
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ｄｕｓｔｒｉａｌ　Ｐｒａｃｔｉｃｅ、Ａｃａｄｅｍｉｃ　Ｐｒｅｓｓ（１９８３））。
これは、従来の水蒸気分解装置の規模では、低価値材料中の高価なナフサおよびまたは軽
油の経済的価値が大幅に下降することを表しており、これらの重質副産物の収率では、こ
れらの材料をかなりの量のより高価値化学物質を製造し得る流れにアップグレードする（
例えば水素化分解で）ために必要な資本投資は典型的には正当化されない。これは、一部
には、水素化分解プラントの資本コストは高く、また、ほとんどの石油化学製品プロセス
の場合と同様に、これらの装置の資本コストは、典型的には、処理量が０．６～０．７乗
に増えるのに伴って上昇するためである。その結果、小規模の水素化分解装置の資本コス
トは、通常、余りにも高いと考えられ、重質副産物の水蒸気分解プロセスへのこうした投
資は正当化されない。
【００１６】
　残油などの重質精製装置流の従来の水素化分解の別の態様は、これらが、典型的には、
所望の全面的な変換を達成するように選択された妥協条件下で実施されることである。供
給物流は、分解の容易さが様々な範囲の種の混合物を含むので、比較的容易に水素化分解
される種の水素化分解によって形成される蒸留性の生成物の一部が、水素化分解がより困
難な種の水素化分解に必要な条件下でさらに変換されることになる。これによって、この
プロセスに伴う水素消費量と熱管理の困難性が増すとともに、より価値がある種を犠牲に
して、メタンなどの軽質分子の収率も増える。
【００１７】
　原油蒸留とより軽質な蒸留成分の水蒸気分解とがこうして組み合わせられる結果、水蒸
気分解炉は、混合炭化水素と蒸気流を熱分解の促進に必要な高温に暴露する前に、これら
の成分を確実に完全に蒸発させることが困難となる沸点が３５０℃超の材料をかなりの量
含む成分の処理には典型的に適さないことになる。液体炭化水素の液滴が分解チューブの
高温部に存在すると、コークスがチューブ表面に急速に堆積して伝熱の低下と圧力損失の
上昇を招き、最終的には、デコーキングのために炉の停止が必要となり、分解チューブの
稼働が削減される。この困難性によって、当初の原油のかなりの部分は、水蒸気分解装置
によって軽質オレフィンおよび芳香族種へ処理できなくなる。
【００１８】
　米国特許出願第ＵＳ２００９／１７３６６５号は、多核芳香族化合物を含む炭化水素原
料の単環芳香族化合物含有量を増加させる触媒とプロセスに関しており、単環芳香族化合
物の増加は、不要な化合物を低減させながらガソリン／ディーゼルの収率を上げることに
よって達成されており、これによって、かなりの量の多核芳香族化合物を含む炭化水素を
アップグレードする手段を提供している。
【００１９】
　国際出願第ＷＯ２００９／００８８７８号に開示されているＵＯＰ社のＬＣＯユニクラ
ッキングプロセスまたはＬＣＯ－Ｘプロセスでは、部分変換水素化分解を用いて、シンプ
ルなワンススルーフロースキームで高品質のガソリンとディーゼル原料が製造される。こ
の原料は前処理触媒上で処理された後、同じステージで水素化分解される。その後、この
生成物は、液再循環の必要なく分離される。ＬＣＯユニクラッキングプロセスは、圧力要
件が高度の水素化処理よりいくらか高いが従来の部分変換および全面変換水素化分解装置
設計よりはるかに低い、より低圧運転用に設計できる。アップグレードされた中間留分生
成物からは、好適な超低硫黄ディーゼル（ＵＬＳＤ）配合成分が製造される。ＬＣＯ－Ｘ
の低圧水素化分解からのナフサ生成物は，超低硫黄および高オクタンであり、超低硫黄ガ
ソリン（ＵＬＳＧ）プール内に直接配合できる。
【００２０】
　米国特許第７，５１３，９８８号は、複数の縮合芳香環を含む化合物を処理して少なく
とも１つの環を飽和し、次に、得られた飽和環をこの化合物の芳香族部分から開裂させて
、Ｃ２－Ｃ４アルカン流と芳香族流を生成するプロセスに関する。高含有量の縮合環芳香
族化合物を含む処理オイルサンド、タールサンド、シェール油あるいは任意のオイルから
の重質残油を処理して石油化学製品製造に適した流れを生成するために、こうしたプロセ
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スを、分解装置からの水素を複数の芳香環を含む化合物の飽和・開裂に使用して、Ｃ２－
Ｃ４アルカン流を炭化水素分解装置に供給するように炭化水素（例えばエチレン）（蒸気
）分解装置と統合してもよく、あるいは、炭化水素分解装置（例えば水蒸気分解装置）お
よびエチルベンゼン装置と統合してもよい。
【００２１】
　米国特許出願第ＵＳ２００５／０１０１８１４号は、水蒸気分解装置への原料のパラフ
ィン含有量を向上させるプロセスに関しており、このプロセスは、通常のＣ５－Ｃ９パラ
フィンを含むＣ５－Ｃ９炭化水素を含有する供給物流を、芳香族炭化水素をナフテンに変
換する条件で作用する触媒と、ナフテンをパラフィンに変換する条件で作用する触媒と、
を含む開環リアクタに通して、第２の供給物流を生成するステップと；第２の供給物流の
少なくとも一部を水蒸気分解装置に通すステップと、を備える。
【００２２】
　米国特許第７，０６７，４４８号は、環式アルカン、アルケン、環式アルケンおよびま
たは芳香族化合物を含む鉱油留分および熱または触媒変換プラントからの留分から、ｎ－
アルカンを製造するプロセスに関する。より詳細には、この公告は、芳香族化合物リッチ
の鉱油留分処理プロセスに言及しており、芳香族化合物の水素化後に得られる環式アルカ
ンは、充填炭素の鎖長よりできるだけ短い鎖長のｎ－アルカンに変換される。
【００２３】
　上記に議論したように、ＬＣＯプロセスは、モノ芳香族化合物およびジ芳香族化合物含
有流であるＬＣＯのナフサへの全面変換水素化分解に関する。この全面変換水素化分解の
結果、高ナフテン系・低オクタンナフサであって、生成物配合に必要なオクタン生成のた
めに改質が必要なナフサが得られる。
【００２４】
　国際出願第ＷＯ２００６／１２２２７５号は、重質炭化水素原油原料を、より低密度す
なわち軽質で、当初の重質炭化水素原油原料よりイオウ分が少なく、オレフィンや芳香族
化合物などの付加価値材料を製造できるオイルにアップグレードするプロセスに関してお
り、本プロセスは、とりわけ、重質炭化水素原油の一部を油溶性触媒と組み合わせて、反
応混合物を形成するステップと；比較的低水素圧下で前処理された原料を反応させて、第
１の部分が軽油を含み、第２の部分が重質原油残留物を含み、第３の部分が軽質炭化水素
ガスを含む生成物流を形成するステップと；軽質炭化水素ガス流の一部を分解装置内に投
入して、水素と少なくとも１つのオレフィンを含む流れを生成するステップと、を備える
。
【００２５】
　国際出願第ＷＯ２０１１００５４７６号は、原油、減圧残油、タールサンド、ビチュー
メンおよび減圧軽油を含む重質油を、触媒水素化処理前処理プロセスを用いて、具体的に
は水素化脱金属（ＨＤＭ）および水素化脱硫（ＨＤＳ）触媒を順次用いて処理し、以降の
コーカー精製装置の効率を向上させるプロセスに関する。
【００２６】
　米国特許出願第ＵＳ２００８／１９４９００号は、芳香族化合物含有ナフサ流を水蒸気
分解するオレフィンプロセスに関しており、このプロセスは、水蒸気分解炉流出物からオ
レフィンと分解ガソリン流を回収し、分解ガソリン流を水素化してそこからＣ６－Ｃ８流
を回収し、芳香族化合物含有ナフサ流を水素化処理してナフサ供給物を得、共通の芳香族
化合物抽出装置内でナフサ供給物流を用いてＣ６－Ｃ８流を脱芳香族化してラフィネート
流を得るステップと；ラフィネート流を水蒸気分解炉に供給するステップと、を備える。
【００２７】
　国際出願第ＷＯ２００８／０９２２３２号は、石油や天然ガス凝縮液などの原料あるい
は、あらゆる種類のナフサ原料などの石油化学原料からの化学成分抽出プロセスに関して
おり、このプロセスは、あらゆる種類のナフサ原料を脱硫黄化プロセスにかけるステップ
と；脱硫黄化されたあらゆる種類のナフサ原料からＣ６－Ｃ１１炭化水素留分を分離する
ステップと；芳香族化合物抽出装置内で、Ｃ６－Ｃ１１炭化水素留分から芳香族化合物留
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分、芳香族化合物前駆体留分およびラフィネート留分を回収するステップと；芳香族化合
物前駆体留分中の芳香族化合物前駆体を芳香族化合物に変換するステップと；芳香族化合
物抽出装置のステップから芳香族化合物を回収するステップと、を備える。
【発明の概要】
【００２８】
　本発明の目的は、重質炭化水素原料の芳香族化合物（ＢＴＸＥ）およびＬＰＧへのアッ
プグレード方法を提供することである。
【００２９】
　本発明の別の目的は、高収率の芳香族化合物が得られる重質重炭化水素原料から、軽質
オレフィンと芳香族化合物を製造するプロセスを提供することである。
【００３０】
　本発明の別の目的は、原油原料を炭素利用率と水素取り込みが高い石油化学製品にアッ
プグレードするプロセスを提供することである。
【００３１】
　従って、本発明は、
　（ａ）炭化水素原料を開環反応領域に供給するステップと；
　（ｂ）（ａ）からの流出物を、軽質沸点炭化水素を含むガス流と、ナフサ沸点範囲炭化
水素を含む液流と、ディーゼル沸点範囲炭化水素を含む液流と、を生成する分離装置に供
給するステップと；
　（ｃ）ナフサ沸点範囲炭化水素を含む前記液流を水素化分解装置に供給するステップと
；
　（ｄ）ステップ（ｃ）の前記水素化分解装置の反応生成物を、軽質沸騰炭化水素を含む
オーバーヘッドガス流と、ＢＴＸ（ベンゼン、トルエンおよびキシレンの混合物）含有底
部流と、に分離するステップと；
　（ｅ）ステップ（ｄ）の水素化分解装置からのオーバーヘッドガス流およびステップ（
ｂ）の分離装置からのガス流を、好ましくは前記ガス流から水素含有流れを分離後に、水
蒸気分解装置と、プロパン脱水素装置、ブタン脱水素装置およびプロパン－ブタン組み合
わせ脱水素装置の群から選択された少なくとも１つの装置と、に供給するステップと、を
備える、製油所重質炭化水素の石油化学製品へのアップグレードプロセスに関する。
【００３２】
　本発明者らは、開環プロセスと、水素化分解装置すなわち所謂ガソリン水素化分解装置
／供給物水素化分解装置（「ＧＨＣ／ＦＨＣ」）と、を組み合わることにより、プロセス
全体では、ＬＰＧとＢＴＸＥに加えて燃料が生成されることはもはやなく、ＬＰＧとＢＴ
ＸＥだけが生成されると考えている。ＢＴＸＥは、そのすべての共沸騰成分（ｃｏ－ｂｏ
ｉｌｅｒｓ）が分解されるにつれて、精製流としても直接得られ得る。ＬＰＧは、水蒸気
分解およびまたはＰＤＨ／ＢＤＨに使用できる。そこで生成された水素は、これらの水素
化処理ステップへの供給に使用できる。水素化脱硫（ＨＤＳ）が必要な場合、触媒／プロ
セス要件に準じて、水素化脱窒素（ＨＤＮ）を適用できる。本明細書では、「水素化分解
」を一般に容認される意味で使用しており、従って、高分圧の水素の存在によりアシスト
される接触分解プロセスとして定義され得る；例えばＡｌｆｋｅら（２００７）を参照の
こと。このプロセスでの生成物は飽和炭化水素であり、温度、圧力および空間速度などの
反応条件と触媒活性に応じて、芳香族炭化水素にはＢＴＸが含まれる。
【００３３】
　本明細書における「ＬＰＧ」は、「液化石油ガス」として十分に確立された頭字語であ
る。ＬＰＧは、一般に、Ｃ３－Ｃ４炭化水素のブレンド、すなわちＣ３炭化水素とＣ４炭
化水素の混合物で構成される。
【００３４】
　本発明のプロセスで生成される石油製品の１つはＢＴＸである。本明細書における「Ｂ
ＴＸ」は、ベンゼン、トルエンおよびキシレンの混合物に関する。好ましくは、本発明の
プロセスで生成される生成物は、エチルベンゼンなどの有用な芳香族炭化水素をさらに含
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む。従って、本発明は、好ましくはベンゼン、トルエン、キシレンおよびエチルベンゼン
（「ＢＴＸＥ」）の混合物を生成するプロセスを提供する。生成されたままの生成物は、
異なる芳香族炭化水素の物理的混合物の場合もあり、あるいは、例えば蒸留によってさら
に直接分離されて、精製された異なる生成物流が提供される場合もある。こうした精製さ
れた生成物流には、ベンゼン生成物流、トルエン生成物流、キシレン生成物流およびまた
はエチルベンゼン生成物流が含まれる場合もある。「ナフテン炭化水素」あるいは「ナフ
テン」あるいは「シクロアルカン」は、本明細書では確立した意味を有するものとして使
用されており、従って、それらの分子の化学構造において、１つまたは複数の炭素原子環
を有するアルカンの種類に関する。
【００３５】
　開環プロセスからの液流出物あるいはリアクタ全流出物でも、好ましくは複数の環成分
を含むより重質の循環流を単に分離後に、水素化分解装置（「ＧＨＣ／ＦＨＣ」）に供給
される。これによって、開環プロセスが非常に簡略され、必要となる装置内の重複が低減
される。別の実施形態では、液流出物は、水素化分解装置に入る前に気化されることに留
意のこと。従って、水素化分解装置への供給物は、液相、気相あるいは気液混合相であっ
てもよい。複数の水素添加・注入ポイントを有する水素ループは、両装置回り、すなわち
開環反応領域と水素化分解装置（「ＧＨＣ／ＦＨＣ」）回りに適用できる。別の実施形態
では、ナフサ流またはその一部だけがＦＨＣ／ＧＨＣ反応部に送られて、重質材料はすべ
て再循環されてさらに変換され得、これによってフローチャートが簡略化される。
【００３６】
　本プロセスは、ステップ（ｃ）の前記水素化分解装置の反応生成物を、軽質沸騰炭化水
素を含むオーバーヘッドガス流とＢＴＸ含有底部流とに分離するステップをさらに備える
。水素含有ガス流は、軽質沸騰炭化水素を含むオーバーヘッドガス流から分離されてもよ
い。
【００３７】
　本プロセスは、好ましくは、ステップ（ｄ）の水素化分解装置からのオーバーヘッドガ
ス流およびステップ（ｂ）の分離装置からのガス流を、別の分離装置に供給するステップ
と、こうして分離された流れを前記水蒸気分解装置と前記脱水素装置とに供給するステッ
プと、をさらに備える。
【００３８】
　本発明では、脱水素プロセスは触媒プロセスであり、水蒸気分解プロセスは熱分解プロ
セスである。
【００３９】
　好適な実施形態では、本プロセスは、水素化分解装置からのオーバーヘッド流および分
離装置からのガス流を、好ましくはこれらのガス流から水素含有流れを分離後に、水蒸気
分解装置と、プロパン脱水素装置、ブタン脱水素装置およびプロパン－ブタン組み合わせ
脱水素装置の群から選択された１つまたは複数の装置と、に供給するステップをさらに備
える。
【００４０】
　開環の添加によって、ＦＨＣ／ＧＨＣ装置に直接送る場合に比べて、より重質の供給物
の処理が可能となる。さらに、開環プロセスの前に分離装置を添加することによって、Ｆ
ＨＣ／ＧＨＣ装置により、ナフサ範囲内で沸騰する供給物流内の任意のナフテン酸を芳香
族化合物／ＢＴＸに変換できる。この方法では、開環プロセスだけの場合に比べてＢＴＸ
収率がより高くなる。なぜなら、この方法でなければ、これらのナフテン酸は開環プロセ
スで分解されて、ＢＴＸではなくＬＰＧが生成され得るためである。
【００４１】
　好適な実施形態では、本プロセスは、スプリッター装置（この装置から、ナフサ沸点範
囲炭化水素が水素化分解装置内に直接供給され、その重質留分が開環反応領域内に供給さ
れる）内で炭化水素原料を前処理するステップをさらに備える。
【００４２】
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　本プロセスは、好ましくは、炭化水素原料を芳香族化合物抽出装置（この装置から、芳
香族リッチな流れが開環反応領域内に供給され、この芳香族化合物抽出装置は、蒸留装置
タイプ、分子ふるいタイプおよび溶剤抽出装置タイプの群から選択される）内で前処理す
るステップをさらに備える。
【００４３】
　上記したようなスプリッターに加えて、水素化分解技術を用いて供給物を事前分解する
ことによって、ＢＴＸに対する収率はさらに向上できる。こうした好適なプロセスによっ
て、ＦＨＣ／ＧＨＣ部で処理できる供給材料の種類に基づいて、高度のナフテン酸および
芳香族ナフサ範囲材料が生成でき、開環プロセス内へ直接供給する場合に比べて、より多
くのナフテン酸が再度変換されるのに伴ってＢＴＸが最大化できる。
【００４４】
　３つの反応部に対する水素ループは、純度、カスケード、圧力レベルに関して最適化で
きる。開環リアクタの出口での重質未変換材料は、開環プロセスあるいは第１の水素化分
解ステップのいずれかに再循環させられる。
【００４５】
　従って、本プロセスは、好ましくは、炭化水素原料を事前水素化分解装置（この装置か
ら、ＬＰＧを含むガス流は、水蒸気分解装置と、プロパン脱水素装置、ブタン脱水素装置
およびプロパン－ブタン組み合わせ脱水素装置の群から選択された少なくとも１つの装置
と、に供給され、そのより重質の炭化水素留分は開環反応領域に供給され、ナフサ沸点範
囲炭化水素を含む流れは水素化分解装置に直接供給される）内で前処理するステップをさ
らに備える。
【００４６】
　本発明者らは、別の実施形態では、第１の事前水素化分解ステップを水素化脱アルキル
化／改質プロセスで置換すると、高純度のＢＴＸＥ流が得られることを見出した。その結
果、事前水素化分解ステップの実施形態に比べて、より多くのＢＴＸが生成できる。なぜ
なら、改質タイプの第１のリアクタにおいて「活性の」芳香族化合物がさらに生成される
ためであり、このことは、ナフテンが芳香族化されるだけでなく、一部の環がさらに形成
されているに違いないことを意味する。
【００４７】
　従って、本プロセスは、好ましくは、炭化水素原料を水素化脱アルキル／改質タイプ装
置（この装置から、ＢＴＸＥ流が得られ、ＬＰＧを含むガス流は、水蒸気分解装置、プロ
パン脱水素装置、ブタン脱水素装置およびプロパン－ブタン組み合わせ脱水素装置の群か
ら選択された１つまたは複数の装置に供給され、そのより重質の炭化水素留分は開環反応
領域内に供給される）内で前処理するステップをさらに備える。
【００４８】
　本プロセスは、好ましくは、水素化分解装置の底部流、例えばＢＴＸリッチな流れをア
ルキル交換反応装置に供給するステップをさらに備える。
【００４９】
　また、本プロセスは、好ましくは、分離装置からのディーゼル沸点範囲炭化水素を含む
液流を芳香族化合物飽和装置に供給するステップをさらに備える。
【００５０】
　本プロセスは、好ましくは、分離装置からのガス流、水素化脱アルキル／改質タイプ装
置からのガス流および事前水素化分解装置からのガス流のうちの少なくとも１つを水素化
分解装置に供給するステップをさらに備える。別の実施形態では、水素化脱アルキル／改
質タイプ装置からの流れおよび事前水素化分解装置からの流れのうちの少なくとも１つは
、開環反応領域に送られる。こうした流れはガス流であり得る。
【００５１】
　水素化分解装置からのオーバーヘッド流、分離装置からのガス流および潜在的には事前
水素化分解装置と水素化脱アルキル／改質タイプ装置からのガス流は、それぞれ主にＣ２
パラフィン、Ｃ３パラフィンおよびＣ４パラフィンを含む個々の流れ内に分離でき、個々
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の流れのそれぞれは、水蒸気分解装置の特定の炉部に供給され、水素含有流れは、水素化
分解装置や開環反応領域などの１つまたは複数の水素消費プロセス装置に送られる。
【００５２】
　好適な実施形態では、水蒸気分解装置に送られるガス流の一部は脱水素装置に送られる
が、この場合、特に別個のＣ３流とＣ４流として、より好適にはＣ３＋Ｃ４の混合流とし
て、Ｃ３－Ｃ４留分だけを脱水素装置に送ることが好ましい。
【００５３】
　従って、本方法は、混合生成物流を生成するために、水蒸気分解装置と、ブタン脱水素
装置、プロパン脱水素装置、プロパン－ブタン組み合わせ脱水素装置あるいはこれらの装
置の組み合わせの群から選択された少なくとも１つの装置と、の組み合わせを含む。装置
のこの組み合わせによって、高収率の所望の生成物、すなわちオレフィンと芳香族石油化
学製品が得られ、ＬＰＧに変換された原油の割合は著しく高い。
【００５４】
　好適な実施形態では、ガス流、例えばステップ（ｄ）の水素化分解装置からのオーバー
ヘッドガス流およびステップ（ｂ）の分離装置からのガス流は、１つまたは複数の流れ内
に分離され、水素を含む流れは、好ましくは水素化分解目的用の水素源として使用され；
メタンを含む流れは、好ましくは燃料源として使用され；エタンを含む流れは、好ましく
は水蒸気分解装置用の供給物として使用され；プロパンを含む流れは、好ましくはプロパ
ン脱水素装置用の供給物として使用され；ブタンを含む流れは、好ましくはブタン脱水素
装置用の供給物として使用され；Ｃ１以下を含む流れは、好ましくは燃料源およびまたは
水素源として使用され；Ｃ３以下を含む流れは、好ましくはプロパン脱水素装置用の供給
物として使用されるが、別の実施形態では、水蒸気分解装置用の供給物としても使用され
；Ｃ２－Ｃ３を含む流れは、好ましくはプロパン脱水素装置用の供給物として使用される
が、別の実施形態では、水蒸気分解装置用の供給物としても使用され；Ｃ１－Ｃ３を含む
流れは、好ましくはプロパン脱水素装置用の供給物として使用されるが、別の実施形態で
は、水蒸気分解装置用の供給物としても使用され；Ｃ１－Ｃ４ブタンを含む流れは、好ま
しくはブタン脱水素装置用の供給物として使用され；Ｃ２－Ｃ４ブタンを含む流れは、好
ましくはブタン脱水素装置用の供給物として使用され；Ｃ２以下を含む流れは、好ましく
は水蒸気分解装置用の供給物として使用され；Ｃ３－Ｃ４を含む流れは、好ましくはプロ
パンまたはブタン脱水素装置用、あるいはプロパン－ブタン組み合わせ脱水素装置用の供
給物として使用され；Ｃ４以下を含む流れは、好ましくはブタン脱水素装置用の供給物と
して使用される。
【００５５】
　本プロセスは、水蒸気分解装置、プロパン脱水素装置、ブタン脱水素装置およびプロパ
ン－ブタン組み合わせ脱水素装置の群から選択された１つまたは複数の装置の反応生成物
から水素を回収するステップと；こうして回収された水素を水素化分解装置および開環反
応領域に供給するステップと、をさらに備え、特に、脱水素装置から水素を回収するステ
ップと；こうして回収された水素を、水素化分解装置や開環反応領域などの任意の水素消
費装置に供給するステップと、をさらに備える。
【００５６】
　開環反応領域で適用されるプロセス条件としては、好ましくは、温度が１００℃～５０
０℃であり、圧力が２～１０ＭＰａであり、芳香族化合物水素化触媒上の原料１，０００
ｋｇ当たりの水素量は５０～３００ｋｇであり、得られた流れは、温度２００℃～６００
℃、圧力１～１２ＭＰａ、環開裂触媒上の得られた流れ１，０００ｋｇ当たりの水素量５
０～２００ｋｇの環開裂装置に送られる。
【００５７】
　「（芳香族化合物）開環装置」は、沸点が灯油および軽油沸点範囲内の芳香族炭化水素
が比較的リッチな供給物の変換に適した水素化分解プロセスにより、ＬＰＧと、プロセス
条件に応じて軽質留出物（ＡＲＯ由来ガソリン）と、を生成する精製装置を指す。こうし
た芳香環開環プロセス（ＡＲＯプロセス）は、例えば米国特許第７，５１３，９８８号に
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記載されている。従って、ＡＲＯプロセスは、芳香族化合物水素化触媒の存在下、温度３
００～５００℃、圧力２～１０ＭＰａ、水素量１０～３０質量％（炭化水素原料に対して
）の条件で実施される芳香環飽和と；環開裂触媒の存在下、温度２００～６００℃、圧力
１～１２ＭＰａ、水素量５～２０質量％（炭化水素原料に対して）の条件で実施される環
開裂と、を備えていてもよく、前記芳香環飽和と環開裂は、１つのリアクタ内で行われて
も、あるいは２つの連続するリアクタ内で行なわれてもよい。芳香族化合物水素化触媒は
、典型的にはアルミナである耐火性支持体上にＮｉ、ＷおよびＭｏの混合物を含む触媒な
どの、従来の水素化／水素処理触媒であってもよい。環開裂触媒は金属成分と支持体を含
み、好ましくは、Ｐｄ、Ｒｈ、Ｒｕ、Ｉｒ、Ｏｓ、Ｃｕ、Ｃｏ、Ｎｉ、Ｐｔ、Ｆｅ、Ｚｎ
、Ｇａ、Ｉｎ、Ｍｏ、ＷおよびＶから構成される群から選択された１つまたは複数の金属
を含む。芳香環飽和条件下での滞留時間を適応させることによって、完全飽和とその後の
すべての環の開裂に向けて（芳香環飽和条件下で比較的長い滞留時間）、あるいは１つの
芳香環の未飽和の維持とその後の１つを除くすべての環の開裂に向けて（芳香環飽和条件
下で比較的短い滞留時間）、本プロセスを誘導できる。後者の場合、ＡＲＯプロセスによ
って、１つの芳香環を有する炭化水素化合物が比較的リッチな軽質留出物（「ＡＲＯガソ
リン」）が生成される。
【００５８】
　分離装置内で適用されるプロセス条件としては、好ましくは、温度が１４９℃～２８８
℃、圧力が１ＭＰａ～１７．３Ｍｐａである。
【００５９】
　水素化分解装置内で適用されるプロセス条件としては、好ましくは、反応温度が３００
～５８０℃、好適には４５０～５８０℃、より好適には４７０～５５０℃であり；圧力が
０．３～５ＭＰａ（ゲージ圧）、好適には０．６～３ＭＰａ（ゲージ圧）、特に好適には
１０００～２０００ｋＰａ（ゲージ圧）、最も好適には１～２ＭＰａ（ゲージ圧）、さら
に最も好適には１．２～１．６Ｍｐａ（ゲージ圧）であり；単位時間当りの質量空間速度
（ＷＨＳＶ）が０．１～１０ｈ、好適には０．２～６ｈ／ｈ、より好適には０．４～２／
ｈである。
【００６０】
　水蒸気分解装置で適用されるプロセス条件としては、好ましくは、反応温度が７５０～
９００℃であり、滞留時間が５０～１０００ｍｓであり、圧力は大気圧～１７５ｋＰａ（
ゲージ圧）の範囲で選択される。
【００６１】
　アルカンからオレフィンへの変換プロセスとして非常に一般的なものは、本明細書で用
いているような「水蒸気分解」を備えており、この「水蒸気分解」は、飽和炭化水素を小
さな、多くの場合不飽和の炭化水素（エチレンやプロピレンなど）に分解する石油化学プ
ロセスに関する。蒸気分解では、エタン、プロパン、ブタンあるいはこれらの混合物のよ
うなガス状炭化水素供給物（ガス分解）、あるいはナフサや軽油のような液体炭化水素供
給物（液体分解）は、蒸気で希釈され、酸素非存在下で短時間加熱される。典型的には、
反応温度は約８５０℃と非常に高いが、反応は、滞留時間が通常５０～５００ｍｓと非常
に短い間だけ起こる。好ましくは、炭化水素化合物であるエタン、プロパンおよびブタン
は最適条件で確実に分解されるように、別々に、従って専用の炉内で分解される。分解温
度に達すると、クエンチングオイルを用いてガスを急冷し、搬送ライン熱交換器内あるい
はクエンチングヘッダ内部の反応を停止させる。水蒸気分解によって、炭素の形態のコー
クスがリアクタ壁上にゆっくり堆積する。デコーキングでは、炉をプロセスから切り離す
必要があり、その後、蒸気または蒸気／空気混合物を炉コイルを通過させて流す。これに
よって、硬い固体カーボン層を一酸化炭素と二酸化炭素に変換する。この反応が完了する
と、炉は使用可能となる。水蒸気分解で生成される生成物は、供給物の組成および炭化水
素と蒸気との比に、また分解温度と炉内滞留時間に依存する。エタン、プロパン、ブタン
あるいは軽質ナフサなどの軽質炭化水素供給物では、エチレン、プロピレンおよびブタジ
エンを含むより軽質なポリマーグレードオレフィンリッチな生成物流が得られる。より重
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質な炭化水素（全範囲および重質ナフサと軽油留分）でも、芳香族炭化水素リッチな生成
物が得られる。
【００６２】
　水蒸気分解によって生成された異なる炭化水素化合物を分離するには、分解ガスを分別
装置に投入する。こうした分別装置は当分野では周知であり、重質留分（「カーボンブラ
ックオイル」）と中間留分（「分解留出油」）を軽質留分とガスから分離する所謂ガソリ
ン分別装置が挙げられ得る。以降の急冷塔では、水蒸気分解で生成された軽質留分（「分
解ガソリン」あるいは「ｐｙｇａｓ」）の大部分は、軽質留分を液化させることによりガ
スから分離してもよい。その後、ガスを多段圧縮ステージにかけて、軽質留分の残りを圧
縮ステージ間でガスから分離させてもよい。また、酸性ガス（ＣＯ２とＨ２Ｓ）を圧縮ス
テージ間で除去してもよい。次のステップで、熱分解で生成されたガスを、カスケード冷
凍システムのステージ上で、気相には水素だけが残る程度までに部分的に液化させてもよ
い。異なる炭化水素化合物はその後単蒸留で分離してもよく、ここでは、エチレン、プロ
ピレンおよびＣ４オレフィンが水蒸気分解で生成された最も重要な高価値化学物質となる
。水蒸気分解で生成されたメタンは燃料ガスとして一般に使用され、水素は分離されて、
水素化分解プロセスなどの水素消費プロセスに再循環されてもよい。水蒸気分解で生成さ
れたアセチレンは、好ましくは選択的に水素化されてエチレンになる。分解ガス中に含ま
れるアルカンは、アルカンをオレフィンに変換するプロセスに再循環されてもよい。
【００６３】
　本明細書における「プロパン脱水素装置」は、プロパン供給物流をプロピレンと水素を
含む生成物に変換する石油化学プロセス装置に関する。従って、「ブタン脱水素装置」は
、ブタン供給物流をＣ４オレフィンに変換するプロセス装置に関する。プロパンやブタン
などの低級アルカンの脱水素プロセスは、共に低級アルカン脱水素プロセスとして記載さ
れる。低級アルカンの脱水素プロセスは当分野では周知であり、酸化的水素化プロセスと
非酸化的脱水素プロセスが挙げられる。酸化的脱水素プロセスでは、プロセス加熱は、供
給物中の低級アルカンの部分酸化によって得られる。本発明の文脈では好適な非酸化的脱
水素プロセスでは、吸熱性の脱水素化反応用のプロセス加熱は、燃料ガスの燃焼または蒸
気で得られる高温燃焼排ガスなどの外部熱源から得られる。例えば、ＵＯＰ社のＯｌｅｆ
ｌｅｘプロセスでは、流動床リアクタ内で、アルミナ上に担持されたプラチナを含む触媒
の存在下、プロパンの脱水素によってプロピレンが形成され、（イソ）ブタンの脱水素に
よって（イソ）ブチレン（あるいはこれらの混合物）が形成される：例えば米国特許第４
，８２７，０７２号を参照のこと。Ｕｈｄｅ　ＳＴＡＲプロセスでは、亜鉛－アルミナス
ピネル上に担持された促進白金触媒の存在下、プロパンの脱水素によってプロピレンが形
成され、ブタンの脱水素によってブチレンが形成される：例えば米国特許第４，９２６，
００５号を参照のこと。ＳＴＡＲプロセスは、最近、オキシ脱水素の原理を適用すること
によって改良された。リアクタ内の第２の断熱帯において、中間生成物からの水素の一部
は、添加された酸素と共に選択的に変換されて水を形成する。これによって熱力学的平衡
がより高い変換にシフトし、より高い収率が達成される。また、吸熱性の脱水素化反応に
必要な外部熱の一部は、発熱を伴う水素変換によって供給される。Ｌｕｍｍｕｓ　Ｃａｔ
ｏｆｉｎプロセスでは、周期的に作動する多くの固定床リアクタを用いている。触媒は、
１８～２０質量％のクロムを含浸させた活性アルミナである；例えば欧州特許第ＥＰ０１
９２０５９Ａ１号および英国特許第ＧＢ２１６２０８２Ａ号を参照のこと。Ｃａｔｏｆｉ
ｎプロセスは耐久性があり、白金触媒の作用を減じ得る不純物に対応できるとされる。ブ
タン脱水素プロセスで生成される生成物は、使用されたブタン供給物とブタン脱水素プロ
セスの特質に依存する。また、Ｃａｔｏｆｉｎプロセスでは、ブタンの脱水素によってブ
チレンが形成される：例えば米国特許第７，６２２，６２３号を参照のこと。
【００６４】
　ステップ（ａ）の炭化水素原料は、シェール油、原油、灯油、ディーゼル、常圧軽油（
ＡＧＯ）、ガスコンデンセート、ワックス、原油混入ナフサ、減圧軽油（ＶＧＯ）、減圧
残油、常圧残油、ナフサおよび前処理されたナフサ、あるいはこれらの組み合わせの群か
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ら選択される。他の好適な原料は、軽質循環油／重質循環油（ＬＣＯ／ＨＣＯ）、コーク
ス器ナフサおよびディーゼル、ＦＣＣナフサおよびディーゼル、さらにはスラリーオイル
である。
【００６５】
　以下、添付図を参照して本発明をさらに詳細に説明する。図面中、同じまたは同様の要
素は同じ参照番号で示す。
【図面の簡単な説明】
【００６６】
【図１】本発明のプロセスのある実施形態の概略図である。
【図２】本発明のプロセスの別の実施形態である。
【図３】本発明のプロセスの別の実施形態である。
【図４】本発明のプロセスの別の実施形態である。
【図５】本発明のプロセスの別の実施形態である。
【図６】本発明のプロセスの別の実施形態である。
【発明を実施するための形態】
【００６７】
　図１に概略的に示したプロセスと装置を参照して、プロセス１０１は、製油所重質炭化
水素を石油化学製品にアップグレードするものである。炭化水素原料５は開環反応領域１
に送られ、その流出物１７は、ＬＰＧを含むガス流４、ナフサ沸点範囲炭化水素を含む液
流１８およびディーゼル沸点範囲炭化水素を含む液流１５を生成する分離装置２に送られ
る。ディーゼル沸点範囲炭化水素を含む流れ１５は、好ましくは開環反応領域１の入口に
再循環される。ナフサ沸点範囲炭化水素を含む流れ１８は、ＬＰＧを含むオーバーヘッド
ガス流９と、ＢＴＸなどの芳香族炭化水素を含む底部流１１と、を生成する水素化分解装
置３に送られる。流れ４と流れ９は流れ１０として混合されて、水蒸気分解装置内と、プ
ロパン脱水素装置、ブタン脱水素装置およびプロパン－ブタン組み合わせ脱水素装置の群
から選択された脱水素装置内でさらに処理される。この実施形態では、ガス流１０は、最
初に分離装置２０で個々の流れ２４、２５、２６内に分離される。しかしながら、流れの
数は限定されない。軽質炭化水素留分２４はガス水蒸気分解装置２２に送られ、その流出
物は、いくつかの分離装置を備え得るさらなる分離部２３に送られる。流れ２５と２６は
、プロパン脱水素装置、ブタン脱水素装置およびプロパン－ブタン組み合わせ脱水素装置
などのいくつかの脱水素装置を備え得る脱水素部２１内で処理される。脱水素流出物２８
は分離装置２３に送られ、例えばオレフィン含有流れなどの個々の流れ２９、３０内に分
離される。しかしながら、流れの数は限定されない。別の実施形態では、流れ４（の一部
）は、ＬＰＧを含むオーバーヘッドガス流９と、ＢＴＸなどの芳香族炭化水素を含む底部
流１１と、を生成する水素化分解装置３に送られてもよい。
【００６８】
　プロセス２０１（図２参照）では、炭化水素原料５は、ナフサ沸点範囲炭化水素を含む
流れ１６を生成するスプリッター装置５内で前処理される。流れ１６は、水素化分解装置
３に直接送られる。重質炭化水素を含むスプリッター装置５の流出物は、開環反応領域１
に送られる。開環反応領域１では、流出物流１７が生成される。流れ１７は、ＬＰＧを含
むガス流４、ナフサ沸点範囲炭化水素を含む液流１８、およびディーゼル沸点範囲炭化水
素を含む流れ１５を生成する分離装置２に送られる。ディーゼル沸点範囲炭化水素を含む
流れ１５は、好ましくは開環反応領域１の入口に再循環される。流れ１８は、ＬＰＧを含
むオーバーヘッドガス流９と、ＢＴＸを含む底部流１１と、を生成する水素化分解装置３
内でさらに変換される。上記の図１の議論で言及したように、流れ４と流れ９を流れ１０
として混合して、さらに処理してもよい。別の実施形態では、流れ４（の一部）は、ＬＰ
Ｇを含むオーバーヘッドガス流９と、ＢＴＸなどの芳香族炭化水素を含む底部流１１と、
を生成する水素化分解装置３に送られてもよい。
【００６９】
　ＢＴＸに対する収率は、図２で上記に議論したスプリッター装置５に加えて、事前水素
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化分解装置６を設けることによってさらに向上させられる。図３のプロセス３０１では、
炭化水素原料５は、ガス流１３とナフサを含む底部流８とを生成する事前水素化分解装置
６内で事前水素化分解される。流れ８は、水素化分解装置３に直接送られる。事前水素化
分解装置６からの重質留分は、開環反応領域１に送られる。開環反応領域１では、事前水
素化分解装置６からの炭化水素は流出物１７内に変換される。流出物１７は、ＬＰＧを含
むガス流４、ナフサ沸点範囲炭化水素を含む液流１８、およびディーゼル沸点範囲炭化水
素を含む流れ１５を生成する分離装置２に送られる。ディーゼル沸点範囲炭化水素を含む
流れ１５は、事前水素化分解装置６の入口に再循環される。流れ１８は、ＬＰＧを含むオ
ーバーヘッドガス流９とＢＴＸを含む底部流１１とを生成する水素化分解装置３に供給さ
れる。図１で上記に議論したように、ガス流４と９を流れ１０として混合して、さらに処
理してもよい。
【００７０】
　別の実施形態では、流れ４と流れ１３（の一部）は、ＬＰＧを含むオーバーヘッドガス
流９と、ＢＴＸなどの芳香族炭化水素を含む底部流１１と、を生成する水素化分解装置３
に送られてもよい。また、流れ１３（の一部）は、開環反応領域１に送られてもよい。図
４のプロセス４に示す別の実施形態では、図３で上記に議論した第１の水素化分解ステッ
プは、ＢＴＸＥ流１２とＬＰＧを含むガス流１４とが得られる水素化脱アルキル装置７で
置換されてもよい。装置７からの重質留分は、開環反応領域１に送られて流出物１７が生
成される。開環反応領域１からの流出物１７は、ＬＰＧを含むガス流４、ナフサ沸点範囲
炭化水素を含む液流１８、およびディーゼル沸点範囲炭化水素を含む流れ１５を生成する
分離装置２に送られる。ディーゼル沸点範囲炭化水素を含む流れ１５は、水素化脱アルキ
ル装置７の入口に再循環される。流れ１８は、ＬＰＧを含むオーバーヘッドガス流９とＢ
ＴＸを含む底部流１１とを生成する水素化分解装置３に送られる。装置７で生成されたＢ
ＴＸＥリッチの流れは、水素化分解装置３内でさらに処理されてもよい。上記図１で議論
したように、ガス流１４、４および９を流れ１０として混合して、さらに処理してもよい
。別の実施形態（図示せず）では、流れ４と流れ１４（の一部）は、ＬＰＧを含むオーバ
ーヘッドガス流９と、ＢＴＸなどの芳香族炭化水素を含む底部流１１と、を生成する水素
化分解装置３に送られてもよい。また、流れ１４（の一部）は、開環反応領域１に送られ
てもよい。
【００７１】
　図５に示すような好適な実施形態において、製油所重質炭化水素を石油化学製品にアッ
プグレードするプロセス５０１では、炭化水素原料５は開環反応領域１に送られ、その流
出物１７は、ＬＰＧを含むガス流４、ナフサ沸点範囲炭化水素を含む液流１８、およびデ
ィーゼル沸点範囲炭化水素を含む液流１５を生成する分離装置２に送られる。ディーゼル
沸点範囲炭化水素を含む流れ１５（の一部）は、開環反応領域１の入口に再循環させても
よい。図５は、ディーゼル沸点範囲炭化水素を含む流れ１５が、流れ５１を生成する芳香
族化合物飽和装置５０に、流れ４９として送られることも示している。残りのプロセス装
置と流れは、上記の図１で言及したものと同様である。別の実施形態では、流れ４（の一
部）は、ＬＰＧを含むオーバーヘッドガス流９と、ＢＴＸなどの芳香族炭化水素を含む底
部流１１と、を生成する水素化分解装置３に送られてもよい。
【００７２】
　別の好適な実施形態では、ベンゼンとトルエンの少なくとも一部およびＣ９－Ｃ１０芳
香族化合物は、アルキル交換反応帯に導入される。プロセス６０１として図６に示したこ
の実施形態では、流れ１１は、キシレン化合物の生成を高めるアルキル交換反応帯６０に
導入されて、流れ６２が生成される。ワンススルー水素リッチガス流６１もアルキル交換
反応帯６０に導入される。水蒸気分解装置や脱水素装置の反応生成物から回収された水素
などのこのガス流６１は、他の水素生成装置から得られてもよい。アルキル交換反応帯で
好適に採用される運転条件としては、温度が１７７℃～５２５℃であり、単位時間当たり
の液空間速度が０．２～１０／ｈの範囲である。このアルキル交換反応帯では、適切なア
ルキル交換反応触媒の任意のものを使用してもよい。好適なアルキル交換反応触媒は、分
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ｎ－ｆｒａｍｅｗｏｒｋ　ｗｅａｋ　ｍｅｔａｌ）を含む。好適な分子篩は、シリカとア
ルミナとの比が１０超であり、気孔径が５～８Åであれば任意のものでよい、ＭＦＩタイ
プのゼオライトなどのゼオライト系アルミノシリケートである。別の実施形態では、流れ
４（の一部）は、ＬＰＧを含むオーバーヘッドガス流９と、ＢＴＸなどの芳香族炭化水素
を含む底部流１１と、を生成する水素化分解装置３に送られてもよい。
【００７３】
（実施例）
　ここで使用されるプロセススキームは、図１に示したプロセスに準じたものである。炭
化水素原料５は開環反応領域１内に供給され、この反応領域から生成された反応生成物１
７は、装置２によって、オーバーヘッド流４、側流１８および底部流１５内に分離される
。側流１８はガソリン水素化分解（ＧＨＣ）装置３内に供給され、ＧＨＣ装置３の反応生
成物は、Ｃ２－Ｃ４パラフィン、水素およびメタンなどの軽質成分を含むオーバーヘッド
ガス流９内と、主に芳香族炭化水素化合物と非芳香族炭化水素化合物を含む流れ１１内と
、に分離される。ガソリン水素化分解装置（ＧＨＣ）装置３からのオーバーヘッドガス流
９は、装置２からの流れ４と混合される。
【００７４】
　ケース１（本発明による実施例）では、原料としての灯油は開環反応領域に送られ、そ
の側流はガソリン水素化分解（ＧＨＣ）装置に送られ、ＬＰＧ留分は、装置２のオーバー
ヘッドから分離される。
【００７５】
　ケース２（本発明による実施例）では、原料としての軽質減圧軽油（ＬＶＧＯ）は開環
反応領域に送られ、その側流はガソリン水素化分解（ＧＨＣ）装置に送られ、ＬＰＧ留分
は装置２のオーバーヘッドから分離される。
【００７６】
　灯油とＬＶＧＯの特性を表１に示す。表２は、供給物中の単環芳香族化合物および複数
の環を有する芳香族分子（２＋芳香族化合物）の割合を示す。表３は、バッテリーリミッ
ト生成物スレート（ｔｈｅ　ｂａｔｔｅｒｙ　ｌｉｍｉｔ　ｐｒｏｄｕｃｔ　ｓｌａｔｅ
）（原料中の質量％）を示す。
【００７７】
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【表１】

【００７８】
【表２】

【００７９】



(19) JP 6574432 B2 2019.9.11

10

20

【表３】

【００８０】
　上記のデータは、開環反応領域と供給物のガソリン水素化分解（ＧＨＣ）を設けること
によって、多環芳香族分子がより価値のある単環芳香族化合物とＬＰＧに変換されること
を示している。また、ＢＴＸは、ナフテンの単環芳香族化合物への脱水素からも得られる
。
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