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緒 言

我が国の一次エネルギー供給量は1960年代から急速に増大し､とりわけ石油はエネルギ

ーの流体革命をもたらして日本の高度経済成長を支え､今日の経済的繁栄をもたらした｡

ところが石油に大きく依存する我が国の経済は､エネルギー安定供給構造に大きな歪みを

きたすこととなり､二度にわたる石油危機において､その脆弱性を露呈し､エネルギー安

全保障問題に対する警鐘を与えることとなった｡

しかしながら､以後20有余年を経過した今日では､それらの記憶も徐々に薄れつつあり､

エネルギーの安定供給に関する議論も､ともすれば市場原理にもとづく､所謂 "マーケッ

ト理論"にかき消されかねない状況にある｡

一方､化石燃料消費による炭酸ガス排出に起因する地球温暖化問題など､エネルギー消

費に伴う環境への影響については､ますますその注目度が高まってきている｡エネルギー

を利用する際には､これらを避けて通ることのできない問題として十分に認識する必要が

あるとともに､環境-の負荷を低減するために､たゆまぬ努力を続けていかなければなら

ない｡

このような状況から､我々がエネルギーを利用する際には､環境問題､経済成長､エネ

ルギー安定確保の三つの課題､所謂 トリレンマの問題を念頭に入れ､エネルギー技術開発

においては､これらを人類に課せられた共通の課題として､解決に向け積極的に取り組む

責務を負っている｡

我が国のエネルギーを取り巻く情勢について､さらに詳述すると､一次エネルギー供給

に占めるエネルギー源別の割合は石油(52%)･石炭(17%)･原子力(13%)･天然ガス(13%)･

その他 (5%)であり (1999年現在)1)､化石燃料がその大半を占める｡とりわけ石油-の

依存度は高く､その中でも中東地域-の依存率は 85%にも達する｡また､我が国を取り巻

く近隣諸国､とくに中国･インドネシアなどの人口大国においては､その急速な経済成長

にともないエネルギー需要が大きく拡大しており､既に中国が石油の純輸入国に転じたの

をはじめ､現在は石油輸出国機構 (OPEC)の一員であるインドネシアも､今後10年

以内に石油の純輸入国に転ずる見込みとなっているOアジア域内における新規油田開発が

頭打ちとなっている現状から､この地域におけるエネルギーの中東依存率は､今後さらに

高まり､エネルギー供給構造が脆弱な我が国にとって､ますますエネルギーの安定供給に

対する潜在的リスクが高まると懸念される｡

一方､炭酸ガス問題の観点から最も望ましいエネルギーと考えられている新エネルギー

については､供給量の確保の問題や供給コストの問題から､近い将来において大幅な増加

を望むのは難しく､今後､種々のインセンティブを与えても､一次エネルギー供給に占め
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る割合は､2010年時点で約 3%を達成するのがやっとという状況にある (総合資源エネル

ギー調査会答申 (2001年7月))0

さらに､今後も1次エネルギーの太宗を占めると考えられる石油資源埋蔵量には限りが

あり､可採年数 (確認可採埋蔵量を年生産量で除した値)は41.0年と考えられている 2)0

新たな大規模油田の発見が華しくなってきていることや､前述のように､アジア地域のエ

ネルギー需要の増加を考慮に入れると､近い将来には､石油の需給に対する逼迫感が顕在

化するものと考えられる｡

以上､我が国のエネルギーを取り巻く情勢を総括すると､我が国のエネルギーとして､

当面は化石燃料に頼らざるを得ない状況が続くと考えられることや､石油の資源量として

の制約を考慮に入れると､長期的には資源量の豊富な石炭の重要性が高まるものと認識せ

ざるを得ない｡したがって､地球環境問題に即した石炭の利用を推進していくために､環

境-の負荷を低減したクリーンな石炭利用技術の開発を進めていくことが重要であり､主

要なエネルギーとして位置づけられている石油を埋蔵量の豊富な石炭によって直接代替で

きる石炭液化技術開発についても､このような観点から実用化に向けた開発が続けられて

いる｡

石炭の直接液化技術の歴史は古く､1913年にベルギウスが開発し 3)､第2次世界大戦中

にドイツで工業化され､液化油の生産量は年産 400万 トンに達していた｡当時､日本でも

撫順 ･阿吾地での生産が計画されたが､まもなく終戦となり工業化には至らなかった｡し

かしながら､当時の液化技術は､戦時下という特殊な条件下であるがゆえに成立したもの

と言える｡

第二次世界大戦後､米国ではドイツの技術をベースに基礎的な研究を続けてきたが､1970

年代の二度の石油危機を契機として､再び米国 ･ドイツ･日本を中心に石炭液化技術の商

業化に向けた研究が強化され､パイロット･プラント規模の試験装置の建設 ･運転が積極

的に進められ､スケールアップデータの取得､ならびにプロセスの信頼性や経済性の向上

を目的とした技術開発が行われた｡しかし､我が国において､パイロット･プラントの運

転研究が終了した当時は(1990年代)､原油価格が比較的低位に安定した状況となったため､

経済的には成立せず､直ちに商業プラントの建設には至らなかった｡そこで､原油価格に

対抗できるレベルにまで経済性を向上させること､および環境-の負荷をより低減させる

ことを目標に､基礎研究に立ち戻って開発が続けられた｡

最近､中国やインドネシアは､高い経済成長にともなう石油需要の増加､ならびにそれ

にともなう自国での石油輸入依存度の増加を懸念している｡そのため､石炭液化技術の導

入気運が高まってきており､日本国などの協力を得て､石炭液化商業化の可能性を評価す

るための事業化可能性調査 (フィジビリティー･スタディー)を実施している｡近い将来､
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これらの国において直接液化法による石炭液化プラントの商業化が実現する機運が高まっ

てきたと言える｡

(1)褐炭液化 (BroynCoa一Liquefaction(BCL))プロセス開発の背景と経緯
石炭の可採埋蔵量は全世界で約 1兆トンとされているが､その約半量は褐炭 ･亜歴青炭

等の低品位炭が占める｡その中でも褐炭は豪州､中国､インドネシア､ロシア､米国など､

我が国の周辺諸国にも広く賦存する｡しかし､褐炭は水分を多く含み､乾燥すると自然発

火するため､輸送に適さず､現在でも地元での発電利用などを除き､ほとんど利用されて

いないのが現状である｡したがって､これらの未利用資源を石炭液化技術によってガソリ

ン･軽油など､輸送が容易で付加価値の高い燃料に転換することができれば､資源の有効

利用の面から産炭国にも大きな利益をもたらすと同時に､我が国のエネルギーの安定供給

にも貢献できると考えられる｡

オーストラリアのビクトリア州ラトローブバレー (メルボルンから東-約 150km)には

推定埋蔵量 2,020億トン､オープンカットによる経済的可採埋蔵量 330億 トンという世界

でも有数の褐炭田が広がっている｡この炭田は東西50km､南北は8-16km に広がり､10

-30m という浅い剥土の下に60-140m の厚い炭層を有する4)｡この石炭の代表的性状を

Tablelに示すo

Table1 TypicalQualityofVictorianBrownCoal

VolatileMatter %db 51.7 49.8 51.4 48.9

Carbon %db 65.9 67.1 68.4 65.8

Hydrogen %db 4.6 4.8 4.9 4.7

oxygen(bydifD %db 27.0 24.0 24.4 23.8

Sulfur %db 0.24 0.36 0.38 0.64

Nitrogen %db 0.50 0.52 0.50 0.58

SpecificEnergy MJ/kg(net) 6.5 8.5 8.0 10.2

'db=drybasis (byHRLTechnologyPtyLtd)

この褐炭は水分量が 52-67%と非常に高いが､灰分が数%と極めて低く (日本に輸入さ

れている歴青炭の場合は通常 10%以上)､硫黄 ･窒素の含有量も低い｡現在の生産量は約
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6,000万 トン/年程度で､大部分が地元での火力発電に使用されているのみであり､可採年

数 (R/P値､確認可採埋蔵量と生産量の比)は500年にも達する｡

これらの資源を有効に活用したいと考えるビクトリア州政府の強い要請に基づき､1979

年に日豪政府によるエネルギー共同研究開発会議において褐炭液化技術開発が討議され､

1981年から日･豪政府間共同プロジェクトとして採択されることが決定された｡日本側は､

新エネルギー総合開発機構 (NEDO､現在は新エネルギー ･産業技術総合開発機構)の

委託を受けて日本褐炭液化㈱ (㈱神戸製鋼所､三菱化成㈱ (現在は三菱化学㈱)､日商岩井

㈱､出光興産㈱､アジア石油㈱ (現在はコスモ石油㈱)の5社で構成)が実施することに

なり､豪州のビクトリア州モーウェルに石炭供給量50トン/日 (無水無灰ベース)のパイ

ロット･プラントを建設して､1990年まで約6年間の運転を行った｡この運転研究を通し

て､褐炭液化プロセス (BrownCoalLiquefactionProcess,BCLプロセス)の実証を行

うとともに､将来の商業化に必要なスケールアップデータ等を取得した 5)0

前述のように､このパイロット･プラントの運転が終了した当時は､石油価格が比較的

低位に安定した状況となったため､パイロット･プラントの運転終了後､直ちに商業プラ

ントの建設に着手できるような状況とはならなかった｡そこで､石油価格に対抗できるコ

ストレベルにまでプロセスの経済性を向上させること､および近年益々注目されている地

球環境問題について､更なる対応を図ることを目的として､基礎研究レベルに立ち返って

技術のブラッシュアップを図ってきた 6)7)0

一方､インドネシアは､現在､OPEC (石油輸出国機構)の一員であり､130万バーレ

ル/日の原油を生産し､22万バーレル/日を日本-輸出しているが (2000年実績)8)､石

油の可採年数 (R/P)ばlo.8年と少なく､新たな大規模油田の発見も難しいことから､

今後 10年以内に石油の純輸入国に転ずる見込みとなっている｡インドネシア政府はこのよ

うな状況を憂慮しており､日本政府に対して石炭液化技術の協力を要請してきた｡インド

ネシアの石炭資源はその 60%以上が褐炭に属すること､また､インドネシア政府は良質の

歴青炭等は輸出商晶とし､低品位である褐炭等を石炭液化技術などによって転換し､自国

のエネルギーとして活用する政策を有している｡そのため豪州の褐炭液化プロジェクトで

技術を蓄積してきた神戸製鋼グループが､日本一インドネシアの研究協力に参加すること

になり､新エネルギー ･産業技術総合開発機構 (NEDO)の助成を得て､現在､南部ス

マトラ島に賦存する褐炭を対象とした液化プラントの商業化可能性調査 (フィジビリティ

ー ･スタディー)を行っている9)0

(2)褐炭液化 (BCL)プロセスついて

石炭は､堆積した太古の植物が地圧と地熱の影響を受けて脱水､脱炭酸､脱メタン等の
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反応を受けて生成したものと考えられており､一方､石油はプランクトン等の生物の遺骸

が海底等に堆積し､地圧と地熱の影響を受けて生成したものと考えられている (有機成因

説)｡

両者は炭化水素を主成分とするところに共通点を有するが､Table2に示すように炭素と

水素の構成比は石炭と石油で大きく異なるo

Table2 ChemicalCompositionofCoalsandPetroleums

Anthracite BituminousCoa1 Lignite CrudeOi1 Gasoline

(Pennsylvania) (Ⅰllinois#6) (NorthDakota)

C 93,7% 76.7% 72.6% 83-87% 86%

H 2.4% 5.2% 4.9% ll-14% 14%

N 0.9% 1.4% 1.1% 0.2%

S 0.6% 3.9% 1.2% 1%

(ShahlO))

したがって､石炭を水素化して軽質化し､石炭中に含まれる硫黄､窒素などを除去する

とともに､石炭中の灰分を分離することによって､ガソリン､灯油､軽油などの輸送用燃

料に転換することができる｡

褐炭液化プロセス (BCLプロセス)は脱水工程 ･液化工程 ･脱灰工程 ･水素化工程の

4つの工程で構成される｡Fig.1に本プロセスのフローシートを示すo

ビクトリア褐炭のような水分含有量の多い褐炭を液化する際には､液化反応器内におけ

る水素分圧を適正に保つため､また液化プロセスのエネルギー効率を高めるために､あら

かじめ褐炭中の水分を除去する必要があるcBCLプロセスではスラリー脱水法を開発し

たが､これは石炭とプロセス循環溶剤を混合したスラリーの状態で脱水換作を行い､回収

されたスチームを再加圧してスラリーの加熱源として再利用 (ヒートポンプの原理の利用)

するものであり､高い熱効率で効率的に脱水できる特徴を有しているll)｡

脱水されたスラリーに､触媒と水素が添加され､予熱器で昇温されて､反応器-と送ら

れるO一般的に､石炭液化反応の触媒には､経済性の観点から安価な使い捨て触媒が用い

られる｡BCLプロセスでは種々の触媒を検討した結果 12)､触媒活性や粉砕性､反応器壁

等-のスケール付着性 13)等を総合的に考慮して､水酸化鉄系鉄鉱石触媒を使用することに

した｡とくにオーストラリアのヤンディ地区やインドネシアのソロアコ地区の水酸化鉄系

鉄鉱石は高い活性を有することを兄いだしている｡また､生成液中の重質有機物(沸点420℃

以上の留分 ;CLB (CoalLiquidBottom)と呼ぶ)を反応器に戻すボトムリサイクル技
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術を採用している｡この操作により､CLBがさらに反応して液化油収率が高まるととも

に､CLB中に同伴してリサイクルされる触媒の残存活性を活用できる｡予熱器および反

応器における硫化水素濃度を1%以上に保つことにより､リサイクルされる触媒の活性劣化

を抑制できることがわかっている7)0

DAORecycle

Fig.1 SimplifiedFlowSheetofBrownCoalLiquefaction(BCL)process

添加した触媒や石炭中の灰分をプロセスから除去するために､固液分離 (脱灰)工程が

必要となる｡石炭液化では一般的に､減圧蒸留法や溶剤脱灰法が使用される｡BCLプロ

セスでは重質有機物のロスを最小限に止め､液化油収率を高めるために溶剤脱灰法を採用

した｡この工程ではCLBを､液化工程で生成したナフサ留分 (齢点180℃以下の軽質油)

の一部と混合し､セ トラーで静置して重力沈降法によってCLB中に含まれる灰分と触媒

を沈降 ･分離する｡ナフサ留分に溶解した重質有機物は反応器系-リサイクルし､さらに

軽質化させて液化油収率を向上させるC

液化反応で得られた液化油は水素化工程でアップグレーディングされて､高品位の燃料

油となるCこの工程では窒素､硫黄などの-テロ原子を除去するとともに､水素化をさら

に押し進めてセタン価等の燃料特性を向上させる｡BCLプロセスでは､液化工程の気液

分離器の後流に､固定床型反応器を有する系内水素工程を設置している｡この方式では液

化工程の温度､圧力をそのまま利用して製品油のアップグレーディングができるため､高

い熱効率で高品位な液化油を生産することができる｡
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(3)石炭液化プロセスと石炭液化反応器のスケールアップについて

石炭液化プラントは典型的な装置産業であり､プロセスの経済性を向上させるためには､

適切なスケールアップが必要となる｡石炭液化プロセスの開発過程では､オー トクレーブ

(Autoclave)などの回分式反応器を使った試験から始まり､小型連続試験装置 (Bench

Plant,BenchScaleUnitあるいはProcessDevelopmentUnitと呼ばれる)､パイロット･

プラント (PilotPlant)を経て､商業規模プラント (CommercialPlant)-とスケールア

ップを行っていく｡とくに､高温 ･高圧条件下の気液固三相流動状態で運転される反応器

のスケールアップは､種々の困難な要素を含んでおり､適切なスケールアップ技術の確立

が必要となる｡

商業規模の石炭液化プラントの反応器には､スケールアップや運転の容易さを考慮して､

気泡塔型反応器が採用されるOしたがって､手法的には､一般の気泡塔型反応器の場合と

同様の手順を踏んでスケールアップを進めていくことになる｡

その際には､下記のようなデータが必要となり､小型の反応器でこれらのデータを取得

し､相似則に基づいてスケールアップを行う｡

(丑 反応器まわりの全体の物質収支､熱収支の把握

② 反応場における流体の物理的挙動の把握

(反応器内における流体物性･気液平衡･流動状態･ガスホール ドアップ等の把握)

③ 反応のメカニズムの把握

④ 反応速度の把握

ところが､石炭液化反応は高温 ･高圧条件下の気液固三相流動状態で行われるため､実

際の反応場における物理的 ･化学的挙動を把握して､反応器のスケールアップに必要な推

算手法を確立するためには､種々の困難な問題を解明していかなければならない｡例えば､

反応器内における気液平衡は反応器内の実質滞留時間に影響を与えるだけでなく､触媒や

反応物の濃度にも影響を及ぼすため､その推算は極めて重要となる｡しかし､反応器内の

流体には､石炭から溶剤､水素に至る無数の分子量を持つものが含まれ､これらの混合物

の物性が臨界点近傍となる領域まで推算する必要があり､気液平衡推算法の確立は難しい

ものとなる｡反応器内の流動状態の推算や物性推算､ガスホール ドアップ推算､および反

応速度推算についても､同様の問題を抱える｡

したがって､石炭液化反応器をスケールアップする際には､これらの "困難な問題"に

起因するリスクを最小限にとどめるために､いくつかのステップを踏みながら進めていく｡

すなわち､商業規模反応器 (CommercialPlant)の設計に至るまでに､小規模の回分式反

応装置 (Autoclave)を使った実験からスタートし､小型連続装置 (BenchScaleUnit)辛

パイロット･プラント (PilotPlant)の運転や検証を経て､徐々にステップアップを行っ

ていく｡その過程において､それぞれのステップでは､その前段階で開発してきた推算手

法の検証を行い､スケールアップ手法の妥当性を確認しながら進めていくことが重要とな
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著者は､商業規模の石炭液化プラントの設計を目的として反応器スケールアップ技術の

確立を目指して研究を進めてきた｡本論文では､石炭液化反応速度を求める際に必要な気

液平衡､ガスホール ドアップ ･液密度の推算手法の開発とその検証結果について述べ､次

に､褐炭液化における反応速度の算出ならびに検証結果について考察する｡これらに先立

ち､この緒言では､関係する既往の研究とその問題点について総括する｡

(4)石炭液化反応静内における流体の物理的挙動の把握

(気液平衝 ･ガスホール ドアップ.液密度の推算)

石炭液化反応器において､実質の反応時間を求めるためには､反応器内における流体の

気液平衡やガスホール ドアップ､液密度に関する知見が必要となり､これらを推算するた

めの手法の確立は不可欠の課題となる｡また､反応速度定数を導出する際には､反応器内

における実質の反応物濃度や触媒濃度も知る必要があり､それらを算出する上でも気液平

衡推算は重要となる｡

ここでは､これらに関する既往の推算手法に関する状況とそれらを褐炭液化油系-適用

する際の問題点について述べる｡

①気液平衡推算法

石炭液化油系の気液平衡については､石油系を対象とした気液平衡推算法に基づいて､

種々の改良が加えられてきた 14)｡しかしながら､石炭液化油系の気液平衡推算法は､下記

のような難しさを有しており､既往の研究では褐炭液化油系にも適用できる汎用的な推算

手法を確立するには至っていないのが現状である｡

･ 石炭液化油系は水素という最も小さい分子から､ベンゼン環がいくつか縮合した重質成

分まで､分子の大きさや形状が大きく異なる成分で構成されている｡

･ 軽質のガス中には､分子間相互作用に影響を与える極性ガス (一酸化炭素 ･硫化水素 ･

アンモニア･水)が含まれている｡とくに､褐炭を液化した場合は､含酸素基が多く含

まれるため､水や一酸化炭素の生成量も多くなり､これらの影響も大きい｡

･ 液化油成分は､沸点が100℃から500℃におよぶ多種多様な性状の成分(パラフィン類･

芳香族類 ･部分水素化芳香族類 ･-テロ環芳香族類 ･ナフテン類など)で構成されてい

る｡また､これらの構成比は原料とする石炭の種類によって違いが生じる｡

･ 石炭液化反応器の反応条件は､通常､石油系の水素化精製等で使われる反応条件より過

酷であり､混合物の臨界点に近い条件まで推算する必要がある｡また､気液分離器など

の温度 ･圧力条件でも使用されることを考慮に入れると､広範囲の温度 ･圧力条件下で

適用できる精度の高い推算手法の確立が必要となる｡
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気液平衡推算法では､(1)式に示すK値を温度､圧力､液相組成､気相組成の関数として

どのように記述するかが重要となる (K値推算法)0

Kl - yl/ Ⅹl

ここで､Kl : 成分iのK値

Ⅹi : 成分iの液相組成

yi : 成分iの気相組成

(1)

K値推算法には大別すると下記の3種類の方法があるが､石炭液化油系では､状態方程

式に基づく方法が最も検討されており､精度も良いとされている｡

･ 活量係数に基づく方法

･ 状態方程式に基づく方法 (VanderWaals型/Virial展開型)

･ 対応状態原理に基づく方法

その中でもRedlichとKwongがVanderWaals型の状態方程式を(2)式のように修正し

たRedlich-Kwongの状態式 15)をもとにして､多くの研究者が種々の改良方法に関する提案

を行っている｡

RT a/TOl5
P=- -
V-b v(V+b)

(2)

Soaveは(2)式のa/TO･5を､温度の関数として一般化した次式の方法を提案し16)､

RT a(T)
P= -
V-b v(V+b)

(3)

また､ZudkevitchとJoffeは､(2)式のaとbを温度の関数として一般化した方法を提案

して17)､推算精度を向上させた｡

Tsonopoulosらは 14)､EDSプロセス (ExxonDonorSolventProcess)18)で生成した液

化油について､種々の気液平衡推算法を検討した結果､Zudkevitch とJoffeの改良した

Redlich･Kwong式が最も高い精度を示したとしている｡その推算結果の一例をFig.2に示

す｡圧力13.5MPa､温度371-454℃の条件下で水素分圧を変えて､イリノイ炭やワイオミ

ング炭の液化油について気液平衡を検討したところ､本手法による推算値と実験値は良好

な一致を示したとしている｡しかしながら､これらの結果は歴青炭や亜歴青炭をEDSプ

ロセスという特定の条件下で液化したときの液化油について検討したものであり､炭種や

温度 ･圧力条件が異なる他の系-の適用には検討を要する｡
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②ガスホール ドアップ推算法

石炭液化反応暑削ま､気液固三相状態で運転される気泡塔型反応器が使われるため､反応

器内の実質滞留時間を知る上で､ガスホールドアップ推算も重要な課題となる｡

従来から､常温 ･常圧の水一空気系における気泡塔については種々のガスホール ドアッ

プ実験式が提案されているが､高温 ･高圧条件下のガスホールドアップについては､あま

り検討は行われていないのが現状である｡

Shahら10)は､石炭液化油系におけるガスホール ドアップを検討した結果､反応塔内径

が0.15m以下の場合は疋田らの式 ((4)式)19)､秋田らの式 ((5)式)20)またはKitoらの式

((6)式)21)を､反応塔内径が0.15m以上の場合は秋田らの式 ((5)式)またはKitoらの式
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((6)式)が適用できるとしている｡しかし､Shahらは､パイロット･プラント規模におけ

る石炭液化系での実測は行っておらず､これらの式の石炭液化プラント-の適用性には課

題を残している｡

Eg-0･505uGO47(誓 〕2/3(三)0105
ここで､ ∈g :ガスホール ドアップ ト]

〟G ‥ガス線速度 【m/sec]

o :表面張力 【kg/sec2]

FLL :液粘度 【kg/msec]

Eg

石こて才 -o･2(NBo)1′8(NGa)1′12(Frg)"
ここで､NBo : ボンド数 [-]

NGa : ガリレオ数 ト]

F㌔ :フルー ド数 ト]

Eg

leg(1-Eg)2F'叫 -o･5(WeL)OIL(Frg)0122

(4)

(5)

(6)

ここで､ WeL ‥ウェーバー数 ト]

③液密度推算法

石炭液化油系の液密度推算法については､研究例は少ないが､Hwang22)らの方法や

Gray23)らの方法の精度が高いとされている｡それぞれの推算式を(7)式と(8)式に示す｡

p,-A -leo.85(I-T,)I(1.6916'0.9846a')(1-T,)1'3 (7)
Pc

ここで､ pr : 対臨界密度 (density/criticaldensity)

Tr : 対臨界温度 (T/T｡)

a) : 偏心因子

p,--p--(0.28412)I(1-Tr)2/7
P,

(8)

Tsonopoulosら14)は､EDSプロセス18)やSRC-Ⅱプロセス (SolventRe丘nedCoal
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Process)24)の液化油について検討したところ､(7)式とChueh-Prausnitzによる圧力補正

方法 ((9)式)25)を組み合わせた方法によって高い精度を得たとしているCこれらについて

も歴青炭や亜歴青炭の液化油に対して開発された推算手法であり､褐炭液化油系-の適用

性については改めて検討する必要がある｡

〔f)-[1.9P(pIPs)]1′9
ただし､ p-嵩 (1-0･89Ja)exp(6･9547-76･2853Tr

'191.306T,2-203,5472T,3.82.7631T,4)

ここで､ 〆 : 飽和密度

Ps : 飽和圧力

v c 臨界体積

(9)

以上のように､既往の石炭液化池系の気液平衡推算法､ガスホール ドアップ推算法､液

密度推算法は､主として涯青炭や亜歴青炭を液化したときの液化油性状に基づいて開発さ

れており､炭種や運転条件が異なる褐炭液化 (BCL)プロセスで液化した褐炭液化油系

に対して､それらを直接適用することはできないため､独自の推算手法の確立が必要とな

る｡

(5)石炭液化反応モデルと反応速度

石炭液化反応器のスケールアップを行う際には高い信頼性を有する反応速度データが必

須であり､それを得るためには上述のように反応器内の物理的状態を把握し､反応器内の

実質滞留時間や反応物濃度を求め､それらに基づいて定量化していく必要がある｡最終的

には､反応器内の物理的状態の推算手法や反応速度の推算手法を統合し､さらに反応器に

おける熱バランスも考慮に入れた反応器シミュレーション手法を開発してスケールアップ

検討に適用するO

ここでは､既往の石炭液化反応モデルと反応速度推算手法に関する研究､ならびにそれ

らを褐炭液化反応に適用する際の問題点等について述べる｡

石炭液化反応は､石炭の熱分解によって生成したフラグメントに､水素を付加させて安

定化させることにより､軽質な炭化水素生成物を得る反応と言える.一般的な石炭液化反

応のイメージをFig.3に示す｡石炭を加熱すると､まず構造単位間を結ぶ架橋結合や側鎖
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の切断がおこり､生成したラジカルが水素によって安定化されて､低分子の液化油が生成

する｡ここで水素が不足すると､再重合が起こり､コークが生成するため､液化反応では

触媒と溶剤の働きを活用して､これらのラジカルに対して円滑に水素を与えるような反応

場をつくる必要がある｡生成した液化油中に含まれる-テロ化合物等は､さらに水素化さ

れて硫化水素やアンモニア､水として脱離し､精製された液化油が得られる｡

熱分解 8 水素化反応

駁 H2-H3 a g H3 0 発生qスCH一一C●HICH20.H2S.N一一3

軒 cH3

8 水素化改質反応CH3CH3
eD由H3C血cH3∈遁

Fig.3 BasicSchemeofCoalLiquefactionReactionMechanism

(石炭技術総覧26))
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しかしながら､石炭は複雑な高分子化合物であり､その構造や性状が石炭の種類､すな

わち無煙炭､涯青炭､褐炭等で区分される石炭化度や成因によって異なるため､反応速度

の算出に際して幅広い炭種に適用できる汎用的な反応モデルを作り上げることは困難とな

る｡通常は､限られた石炭を対象にして､その特性や反応性に応じた反応モデルを作って

反応速度を定量化していく手法を採用するのが現実的と言える｡Fig.4に石炭化度による石

炭構造単位の違いをイメージ図で表しているが､炭化度による構造の違いが存在すること

を明確に示している｡

Anthraclle

LowIVOlatHebltUmlnOUS

H19h-vola川eAbltUmlnOUS

#C"2/

SubbltUmtnOUSA

H.# cHr

Llgnlte

CH30

CH2, 0/

Y .H

＼
CH-
モ
COOH

軒 cH2一冬 0../ J 0/

0
11
H2CCH20H

Fig.4 BasicStructuralUnitsforCoalsofVariousRanks
(Wender27))

-14-



石炭は､このような構造単位体が互いに共有結合あるいは非共有結合で結合し､3次元

の高分子構造を形成するとともに､一部の低分子炭化水素はこの3次元構造の龍の中に取

り込まれていると考えられている 26)｡また､石炭化度の違いによって構造単位体中に含ま

れる縮合多環芳香環の環数も異なり､それらの側鎖として存在するアルキル基や水酸基､

カルボキシル基などの官能基の種類や量も異なる｡多環芳香環同士を結合するメチレン基

やエーテル結合などの架橋部の種類や量にも違いがある｡したがって､石炭化度の違いに

よって､反応性や最適な反応条件等にも違いが生じることになる｡

このように､石炭液化反応は複雑な構造を持つ石炭を原料とすることや､水素 ･溶剤な

ど多くの物質が関与するため､反応速度を求める際に､反応のひとつひとつを素反応とし

て定量化することは不可能である｡一般的には､ある一定の基準でグループ化したひとか

たまりを設定し､そのグループに関する反応速度を求めて定量化する､所謂 "ランビング

モデル"が使われることが多い 28)O例えば､Fig.5に示したモデルでは､石炭がブレアス

フアルテンとアスフアルテンを経て徐々に軽質化し､最終製品として液化油が生成する様

子を表している｡

Preasphaltenes Asphaltenes

Fig.5 SimplifiedReactionModelonCoalLiquefactionReaction

ここで､ブレアスフアルテンやアスフアルテンは石炭の反応によって生成した重質有機

物であり､ある溶剤に対する溶解度で区分したグループである｡ここで使われる溶剤の種

類に明確な基準はないが､一般的に､ブレアスフアルテンはテトラヒドロフランに可溶で

トルエン (あるいはベンゼン)に不溶な成分を表し､アスフアルテンはトルエン (あるい

はベンゼン)に可溶で-キサンに不溶な成分を表す｡これらは､大略として分子量の大き

さや軽質化の程度を表す一つの基準と考えることができる｡

しかしながら､実際には上記のような最も簡素化されたようなモデルでは､液化反応成

績を十分には説明できず､石炭構造による石炭の性状や反応性の違いに応じて反応モデル

を修正していく必要があり､これまでにも､多くの研究者によって様々なモデルが提示さ

れてきた｡

Cronauerら29)は亜歴青炭であるワイオミング炭について､Fig.6の反応モデルを提案し

ている｡各パスについて1次不可逆反応を仮定し､空塔時間を使って反応速度を求めると､

実験値を良好に再現することができるとしている｡実験データと本モデルに基づく反応速
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度から求めた計算値との比較をFig.7に示す｡

preasphaltenes

Fig.6 KineticModelforLiquefactionofBelleAyrCoal,Wyomlng
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Fig.7 AgreementbetweenExperimentaldataandModelPredictionsfTor

BelleAyrCoal

(Cronaueretal.29))

しかしながら､これらの結果は反応速度を空塔時間で整理しているために､同一の反応

器を使ったデータに対しては良好な相関を得ることができるが､ガスホール ドアップ等の
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物理的条件が異なる反応器に対して､これらの結果を適用してスケールアップを行った場

合は､このような良好な推算精度が得られる保証はないと言える｡

永石ら30)はFig.8に示す一般化反応モデルを提案している｡このモデルでは､石炭をIo､

C1､C2の3つの成分に区分しており､Ioは石炭中の不活性成分､C2は石炭の中で外部水素

が無くても直接オイルやガスを生成する成分､C1は外部水素 (溶剤中の水素や水素ガス)

からの水素の供与により徐々に軽質化する成分を示す｡また､Pはブレアスフアルテン､A

はアスフアルテン､0&Gは液化油と生成ガスを､Ⅰはセミコークを表している｡

このモデルでは逆反応を考慮しており､液化反応条件下で生成した熱分解ラジカルに対

して十分な水素が供与されないような条件を想定して､ブレアスフアルテン (P)から石炭

(C1)-の反応 (k-cl)やアスフアルテン (A)からブレアスフアルテン(P)-の反応 (k-p)

のような反応経路を含んでいる｡また､極端に水素が不足した場合にはブレアスフアルテ

ン (P)からコーク (Ⅰ)が生成する (kI)としている｡

ⅠoClC2 Ⅰ

kcl T kⅠ--i_________________二P1■

Fig.8 GeneralizedLiquefactionModel

幅広い液化条件下に適用できる反応モデルを開発するためには､このように逆反応を考

慮する必要があるが､実際の商業規模液化プラントでは､コークなどの生成が起こらない

条件を選定するため､スケールアップ検討を目的とした反応モデルでは､このように逆反

応を考慮して反応モデルを複雑化する必要はない｡

また､Squireら31)は液体クロマトグラフィーで細分化した成分について､Fig.9に示す

反応モデルを提案している｡

-17-



oils=fractions1and2,

asphaltenes= fractions3,4,and5,

preasphaltenes=aspha]tols= fractions6,7,8,and91
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Fig.9 ProposedConceptualMechanismforBituminousCoalLiquefaction

(Squires31))

このモデルでも､液化反応の初期段階で､石炭が液化油 ･アスフアルテン･ブレアスフ

アルテン･残液を生成し､その後､徐々にアスフアルテンとブレアスフアルテンが軽質化

するとしている｡

しかしながら､このモデルのように過度に細分化したランビング手法を採用すると､推

算手順が複雑になるばかりでなく､得られた反応速度定数が､狭い範囲でのみ適用できる

局所最適解となる可能性があり､外拝に対して有効性を持たなくなる危険性を有している｡

以上のように､これまで開発されてきた液化反応モデルには下記の課題が含まれており､

小規模な実験装置の反応器から大型の商業規模反応器に至る一貫したスケールアップに適

用できる反応速度算出手法は確立されていなかった｡

･ 既往の研究は歴青炭や亜歴青炭を対象としたものが多く､石炭の構造や反応性の異なる

褐炭を液化した場合にはこれらの違いを考慮に入れて新たに反応モデルを構築する必

要があること｡
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･ 液化反応速度を求める際に､空塔時間などで整理されたものが多く､実際の反応器内に

おける物理的状態に基づく滞留時間 (実質滞留時間)や反応物濃度などを考慮した検討

がほとんど行われていないこと｡

･ 液化反応には､温度･圧力や実質滞留時間などの物理的因子のみならず､触媒量 ･石炭

性状などの化学的因子が影響を与える｡既往の研究ではこれらの化学的因子の影響を考

慮に入れた反応速度の算出が行われていない｡

筆者はこれらの問題を解決するため､褐炭液化に関する反応モデルの構築と反応速度算

出手法の確立に取り組んでおり､本論文ではそれらの成果について述べる｡

(6)本輸文の構成について

本論文では､第 1章において､連続装置による試験結果から反応速度を算出する際に必

要な､反応器内の物理的挙動の推算方法 (気液平衡､ガスホール ドアップ､液密度)につ

いて述べるO第2章では､褐炭液化反応に及ぼす反応因子の種類とその程度について考察

し､反応速度を算出する際に考慮すべき因子の種類について述べる｡第3章では､褐炭液

化反応のモデルの構築結果について､第4章では､そのモデルと小型連続試験装置で得た

実験データから反応速度定数を求めた結果､ならびにそれらをパイロット･プラントの実

験結果に適用してその適用性を検討した結果について述べる｡第5章では､本論文で開発

した反応速度算出手法を用いて､商業規模の液化プラントの試設計を行い､液化プラント

の経済性検討まで行った事例について述べる｡
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第 1章 褐炭液化反応器内における流体の物理的挙動

緒言でも述べたように､石炭液化反応器は高温 ･高圧条件下の気液固三相流動状態で運

転されるため､反応器内における気液平衡 ･ガスホール ドアップ･流体密度などの把握は､

液化反応速度を求めて反応成績を評価し､最適な液化反応器を設計するための必須の要件

となる｡とくに､気液の分配は液化反応器内におけるガスホール ドアップや液相の実質滞

留時間､すなわち液化反応における反応時間に影響を与えるだけでなく､液相における反

応物や触媒の濃度にも影響を与える重要な因子となる1)cLたがって､適切な反応器のスケ

ールアップ技術を確立するためには､反応器内におけるこれらの挙動の把握とそれを予測

するための推算方法の確立が不可欠となる｡

一方､これらの推算法については､これまで種々の研究者によって検討が行われてきた

が､主として歴青炭や亜歴青炭の液化油系を対象にしており､褐炭液化油を対象としたも

のについては､ほとんど報告されていないのが現状である｡

本章では､褐炭液化油を対象として新たに開発したこれらの推算手法とその有効性につ

いて検証した結果について述べる｡

1.1気液平衡推算

石炭液化プラントにおいて､石炭はあらかじめ循環溶剤と混合してスラリー化して反応

栄-供給される｡通常､石炭をスラリー化して流動化させるためには､乾燥炭ベースで石

炭量の1.5-3倍の循環溶剤が必要となる2),3)｡また､石炭化度の低い石炭ほど石炭の細

孔内に含浸される溶剤量が多いため､スラリー化に必要な溶剤量も多く4)､反応器内におけ

る溶剤留分の気液分配挙動の液化反応に及ぼす影響も大きくなる｡

筆者らは､反応器内部の状態を把握するための反応器内液抜き出し装置を有する連続石

炭液化試験装置 (0.1トン/日規模)を使い､広範囲な反応条件下で液化試験を行って

きた3)O

本章では､上記反応器内液抜き出し装置を使って抜き出した反応器内液と生成液のデー

タから､反応器内における気液の分配を算出し､気液の分配に関与する因子との関係を表

す実験式を求めた結果について述べる｡さらに､本方法で実験的に求めた気液分配結果と

別途開発した気液平衡推算法による計算結果とを比較し､褐炭液化油系を対象として開発

した気液平衡推算法の精度について述べる｡

(1) 実験

① 液化実験

実験に用いた連続石炭液化試験装置 (0.1トン/日規模)のフローシートを Fig.1-1

に示す｡石炭は溶剤 (沸点 :180-420℃留分)および触媒と混合してスラリー化し､
フィードポンプで反応系に供給される｡スラリーは､予熱器の手前で加えられた所定量の
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水素ガスとともに加熱された後､3槽直列の完全混合槽型反応器-供給され､所定の温度 ･

圧力 ･時間で反応させた後､気液分離器と凝縮器で非凝縮性ガス (水素､メタンからブタ

ンまでの軽質炭化水素ガス､一酸化炭素および二酸化炭素)と生成液に分離される｡凝縮

器で回収された軽沸油は､生成液に混合した後､サンプリングして分析に供される｡また､

本装置は､反応器系のガス流量を変えて実験を行うために､ガス循環ラインを有しており､

一部の実験では気液分離器で分離された非凝縮性ガスを第1反応器-循環して行った｡

Fig.1-1 SimplifiedFlowDiagramofContinuousCoalLiquefactionFacility

1:Make･upTank,2:FeedTank,3:Compressor,4:H2Accumulator,5:H2FlowMeter,6:PressureRegulator,

7:ControlValve,8:SlurryPump,9:Preheater,10:1stReactor(R-01),10:2ndReactor(R･02),10:3rdReactor(R･03),

ll:ReactorLiquidSampler,12:GasSampler,13:SamplerforCondensate,14:GasLiquidSeparator(V･04),

15:SlurryPump,16:GasRecyclePump,17:NaphthaTank,18:ProductLiquidReceiver,19:GasMeter,20:N2

AccumulatoI･

サンプリングされた生成液は､ASTM-Dl160法に準拠した単蒸留法でCLB留

分 (CoalLiquidBottom､沸点420℃以上)､溶剤留分 (軌点180-420℃留分)､

ナフサ留分 (沸点180℃以下)､および水の4成分に分けて解析に供した｡

原料炭にはオーストラリアのビクトリア褐炭であるモーウェル炭とヤルーン炭を､溶剤

には50トン/日パイロットプラント5)の循環溶剤を使用した｡Table1-1に示す反応条件

の範囲で反応温度や反応圧力､溶剤性状､溶剤軌点分布､ガス供給量等を変化させ､94
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水準の実験を行ったcTable1-2とTable1-3に用いた褐炭と溶剤の代表的な性状を示すo

Table1-1 ReactionConditionsUsedbyContinuousCoal

LiquefactionFacility

Minimum Maximum

Reactiontemperature 430℃ 470℃

Reactionpressure 15MPa 19MPa

50Vo1%boilingpointtemperatureofsolvent 291℃ 366℃

H/CratioofsolVent 1.03 1.30

Gasflowrate(GFR)～)toreactors 1.4Nm3n1 20.2Nm3nl

S/C(solventtodaf")coalratio) 2 3

NumberofeXperiments 94conditions

')Gasflowrate(GFR):FeedH2+RecycleGas'')daf:dryashfree

Table1-2 TypicalPropertiesofCoals

ElementalAn alysis(wt%daf)(★1) ProXimateAnalysis(wt%)(★2)

C H N S 0(dirt)('3) Ash VM(★4) Moisture

Morwellcoal 69.4 4.8 0.6 0.3 24.9 2.8 42.5 ll.6

('1)basedondryandashfreebasis

(★2)ash,VM:drybasis,Moisture:asreceived(pre･driedundernitrogennow)

('3)calculatedbydifference:0(dirt)=100-(C+H+N+S)
(☆4)volatilematter

Tablell3 TypicalPropertiesofSolvents(b.p.180-420℃)

ElementalAnalysis(wt%) H/C fa Tb50(★2)【℃]C H N S 0(die)(★1)

Run4(50t/dPilotPlant) 87.1 8.4 0.9 0.2 3.4 1.15 0.62 303

Run7(50t/dPilotPlant) 87.3 9.1 0.6 0.1 2.9 1.24 0.53 314

(★1)0(difO=100-(C+H+N+S)

(☆2)temperatureat50vol%boilingpoint

② 反応器内における溶剤留分の気相移行率 (気液分配)の実験的算出方法

本実験に用いた連続装置の反応器は､あらかじめコール ドモデル試験から､ほぼ完全混
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合状態にあることが確認されており､第3反応器内の各成分組成 ･流量と気液分離器にお

ける各成分組成 ･流量は等しいと考えられる6)｡したがって､第3反応器の反応器内液と生

成液の組成を比べることによって､第3反応器内における液相の各成分の気液分配を知る

ことができる｡通常の液化反応条件下では､CLB留分の反応器内における気相移行量は

小さいと考えられることから､生成液と第3反応器内液の蒸留結果から第3反応器内部に

おける各留分の気相-の移行量は(1)式を使って算出することができる｡

LTg='l; W,x(p'i'~R'i'×器 〕
1 : 各留分 (CLB､溶剤､ナフサ､水)

Wg(i) 反応器内で気相-移行したi成分の質量流量 [kgnl]

WT CLB､溶剤､ナフサ､水の合計の質量流量 【kg仙]

P(i) : 生成液中のi成分の重量分率 H

R(i) : 反応器内液中のi成分の重量分率 日

(1)

また､反応器内における各成分の気相移行率は(2)式から計算することができる｡

Rv(i)-
Wg(i)
W TXP(i)

(2)

ここで､

R,(i) 反応器内でのi成分の気相移行率 日

同様に､第1と第2反応器の2基のみを使用して実験した時の結果から､第2反応器内

における各成分の気相移行率を算出することができ､また第1反応器のみを使用した時の

結果から､第1反応器内における各成分の気相移行率が算出できる6)0

③ 気液平衡推算法

気液平衡の推算には､VanderWaals型の状態方程式に基づくSoave-Redlich-Kwong法

(SRK法)を用いた.これはVanderWaals型の状態方程式を修正したRedlich-Kwongの

式に基づき､Soaveが分子間力の補正項を修正したものであり､高圧下における炭化水素系

に有効とされている手法である 7)8)｡この推算法と前述の実験的方法で算出した反応器内に

おける溶剤留分の気相移行率と比較した｡気液平衡の推算に必要な臨界物性値は､石炭液

化油の平均沸点と分子量からRiazi-Daubertの方法 9)を用いて液比重を求めた後､SRK状

態方程式を使って大気圧下の蒸気圧データとの誤差が最小となる臨界温度 ･臨界圧力 ･偏
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心係数を求めて使用した10)0

(2) 結果と考察

① 反応器内における溶剤留分の気液分配挙動と反応条件の影響

反応器内液と生成液の分析結果より､式(1)を用いて算出した反応器内における気液分配

挙動の一例をFig.1-2に示す｡この例は反応温度430℃､反応圧力15MPa､反応器
系-のガス供給量 :4.2Nm3/h､溶剤留分のH/C:1.04､溶剤留分の50vol%

留出温度 :304℃の条件下で実験したものである｡反応器内の水および生成したナフサ

留分の大部分が気相-移行するとともに､溶剤留分の約30%が気相-移行していること

がわかる｡

Water

Feed

ReactorNo.1

ReactorNo.2

ReactorNo.3

Product

J J/ J
CLB Solvent

Ill l lt

CLB Solvent >∴.㌔

l l JII
l l IlII . 日. l

lCLB Solvent

･＼､乙､

lll ≡ ー-:.::-:-:J､ここ____≡

Naphtha

Fig.1-2 TypicalVapor･LiquidDistributioninCoalLiquefactionReactors
Reactionconditions:430℃,15MPa,GFR:4.2Nm3nl,H/C(Solvent):1,04,Tb50:304℃

Naphtha:C5-180℃,Solvent:180-420℃,CLB:420℃+

反応器内における溶剤留分の気液分配挙動は反応条件や溶剤の性状によって大きな影響

を受けるoFig.1-3は430℃および450℃､15MPaの反応圧力において､溶剤留分

の気相移行率に対するガス流量の影響を示したものである｡いずれの温度条件においても､

ガス流量の増加に伴って溶剤留分の気相移行率は増大し､とくに低ガス流量領域でその影

響が顕著となることがわかった｡また､温度が高い方が気相移行率は高くなることがわか

る｡これらの結果より､反応器内における溶剤留分の気液分配挙動は､温度とガス流量に

ー27-



大きく影響を受けることが明らかとなった｡
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Fig.1-3 RelationbetweenGasFlowRateand

VaporizationRateofSolvent(b.p.180-420℃)

Table1-1に示す反応条件の範囲で実施した94条件の実験について反応器内液と生成液

の分析を行った結果､溶剤留分の気相移行率は反応条件や溶剤性状によって大きく影響さ

れ､約25%から95%まで変化することがわかったO

② 溶剤留分の気相移行量推算式の導出

①で述べた検討結果から､反応器内部における溶剤留分の気液分配に影響を与える因子

として､反応温度 ･反応圧力 ･反応器-のガス供給量および石炭をスラリー化する際に使

用した溶剤の沸点分布とその性状の5種類の因子を用いることとした｡ここで､溶剤留分

の沸点分布を表す代表値として溶剤留分の50vol%留出温度 (Tb50)を､溶剤留分の性状

を表す因子として溶剤のH/C (原子比)を使用した｡これら5種類の因子を用い､反応

器内の溶剤留分の気液分配に関する実験値との相関を検証するために回帰分析を行った結

果 (3)式を得た｡

Rv(Solv)= 0.0057×[Tト0.0521×【P]-0.00262×【Tb50】

+0.701×【H/C]+0.0299×[GFR]-1.48

ここで､

Rv(Solv) 反応器内における溶剤留分の気相移行率

T : 反応温度 [℃] P 反応圧力 [MPa]
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Tb50 : 溶剤留分の50vol%留出温度 [℃]

HノC ニ 溶剤留分のH/C [-]

GFR : 反応器系-供給するガスの体積流量 [Nm3瓜]

この回帰式から求めた反応器内における溶剤留分の気相移行率の計算値と､反応器内液

と生成液の分析値を使って (1)､(2)式から求めた溶剤留分の気相移行率との比較をFig.

1-4に示す｡両者は良好な一致を示しており (相関係数0.91)､反応器内部の溶剤留分

の気液分配挙動に与える反応条件の影響は､これらの因子を使ってほぼ推算できることが

わかった｡
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betweenbyExperimentsandbyEmplricalEquation

③ SRK法による気液平衡推算結果

反応器内における溶剤留分の気液分配挙動について､SRK法を用いた推算結果と､反

応器内液および生成液の分析値を使って(1)､(2)式から求めた実験値との比較をFig.115

に示す0両者は良好な一致を示しており (相関係数0.97)､ここで開発したSRK法に

基づく気液平衡推算法についても､反応器内における溶剤留分の気液分配挙動を精度良く

推算できることが確認された｡
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次いでSRK法に基づく気液平衡推算が､反応温度 ･反応圧力 ･溶剤の沸点分布 ･溶剤

の性状 ･ガス供給量等の反応条件の影響について予測可能かを確認するために､(3)式に

よる推算結果とSRK法に基づく推算結果の比較を行ったoFig,116にその結果を示すC両

者は良好な一致を示しており､SRK法に基づく気液平衡推算法は､反応条件の違いによ

る反応器内の気液分配-の影響を精度良く推算できることが確認された｡
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以上のように､ここで開発したSRK法に基づく気液平衡推算法により､溶剤留分の気

相移行率や反応条件の気液分配挙動に対する影響を精度良く推算できることがわかった｡

したがって､本推算法は液化反応成績や反応速度の評価､ならびに反応器シミュレーショ

ン手法を用いたスケールアップ検討や反応器設計等に活用できることが明らかとなったo

(3) まとめ

連続石炭液化試験装置を用いて褐炭液化反応を行い､反応過程で反応器内液を抜き出し､

反応条件と反応器内液から求めた気液分配挙動の関係を検討した結果､以下のことが明ら

かとなった｡

① 反応器内における溶剤留分 (180-420℃留分)の気液分配挙動は､反応条件に大

きく影響され､本研究で検討した反応条件の範囲では､溶剤留分の気相移行率は25%

から95%まで変化した｡

② 反応器内における溶剤留分の気相移行率は､反応温度 ･反応圧力 ･反応器系-のガス供

給量･原料溶剤の沸点分布および原料溶剤の性状からなる5つの因子を使ってほぼ推算

できることがわかった｡また､これらの因子の影響を表す推算式を導出した｡

③ SRK法に基づく気液平衡推算結果と実験データより求めた溶剤留分の気相移行率は

良好な一致を示した｡

④ SRK法に基づく気液平衡推算法によって､反応条件の違いによる反応器内の気液分配

挙動の影響を良好に推算できることがわかった｡

以上の結果より､ここで開発した気液平衡推算法は､石炭液化反応器内における実質の

滞留時間に基づく反応速度の算出や反応成績の評価､ならびに反応器の設計等に有効に活

用できるものと考えられる｡

1.2 ガスホール ドアップ推算

石炭液化反応器において､ガスホール ドアップは､反応器の実質滞留時間を求める際に

不可欠であるが､ガスホール ドアップに関する高温 ･高圧条件下での研究例は少ないのが

現状である｡本章では､パイロットプラントおよび小型連続試験装置におけるガスホール

ドアップを検討した結果､ならびに､それらに基づいて導出したガスホール ドアップ推算

式とその精度について述べる｡

(1)実験

① パイロットプラントにおけるガスホール ドアップ測定法

商業規模の石炭液化プラントでは気泡塔反応器が使用されるため､スケールアップを容

易にするために､パイロットプラントでも気泡塔反応器が採用されたO
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パイロットプラントのガスホール ドアップについては､ トレーサーを用いた過渡応答法

を使って求めたが､この反応器は肉厚が 100mm以上もあり､測定は容易ではないため､豪

州 の CSIRO (Commonwealth Scientificand IndustrialResearch Organization,

Australia)で開発された中性子減衰法 (NAT法､NeutronAttenuatingTracerTechnique)

を用いて測定した.その原理をFig.117に示すO

由
J

Neutron Source

D●lectorconvertsgQrnnlqroy
loeleclrie01pulse.
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Lecld Shieレd
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gCTnrT.C一仙 kCnd
energydcJol

A2222222Z7LV

EIeclronics

Fig.117 PrincipleofNeutronAttenuatingTracerTechnique

カリフオニウム 252を中性子線源とし､線源 と検出器は反応器外面に設置する｡ トレー

サーとして投入したガ ドリニウムが熱中性子を吸収して一旦励起され､10-18-10･24秒で基

底状態に戻る際にガンマ線を放出する｡ガンマ線は反応器壁を通過する際の減衰率が小さ

く､反応器外面に設置された検出器で検出可能であり 11)､得られた過渡応答データからガ

スホール ドアップを算出した 12)13)0

② 小型連続試験装置 (BenchScaleUnit)におけるガスホール ドアップ測定法

商業規模石炭液化プラントでは完全混合槽型の気泡塔反応器が採用されるが､小規模な

連続装置では気泡撹拝方式で完全混合状態を得ることは困難であるため､電磁誘導による

機械撹拝方式の反応器を用いている｡

ガスホール ドアップについては､実装置を使って測定するのが望ましいが､測定が困難

であるため､コール ドモデルによりガス遮断法を使って測定した｡
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(2)結果と考察

パイロットプラントにおけるガスホール ドアップの測定結果をFig.1-8に示す｡これら

はパイロットプラントの溶剤運転時および石炭運転時における測定結果を､ガス線速度(Ug)

を横軸として表したものである｡パイロットプラントでは4基の反応器を直列に設置して

おり､R-201/R･203は溶剤運転時の第1反応器から第3反応器までのガスホール ドアップ

平均値を､R-201/R-204は第1反応器から第4反応器までのガスホール ドアップ平均値を

示す｡また､Run9-1CoalOpe.は､石炭運転時の各反応器のガスホール ドアップを示す｡
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Fig.1-8 ComparisonofObservedandCalculatedGasHoldup

溶剤運転時と石炭運転時のガスホール ドアップの差は小さいが､これら値は通常の水一

空気系におけるガスホール ドアップより大きい値を示しており､ガス線速度の高い領域で

はガスホール ドアップは60%にも達することが明らかとなった｡

これらの結果から求めたガスホール ドアップ推算式を(4)式と(5)式に示すDFig.1-8に示

すように､推算式による推算結果と実測値は良好な一致を示しており､気泡塔型の褐炭液

化反応器系におけるガスホール ドアップは､これらの推算式を使って求めることができる｡

UG.UL<0.1m/secのとき､弘 一1.0(UG.UL)-0.062
6g
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UG.UL,0.1m/secのとき､弘 一1.51(UG'UL)-0.011
6g

ここで､

ガスホール ドアップ (-)

ガス線速度 (m/see)

液線速度 (m/see)

(5)

一方､小型連続試験装置については､コール ドモデルを使い､種々の条件でガスホール

ドアップを測定して導出した結果から､ガスホール ドアップ推算式として(6)式が得られて

いる14)0

sg-3･30Qgo･55NO55dO162vJ･14

ここで､

Qg

N

d

γ

ガス体積流量 (m3/see)

操拝磯回転数 (rpm)

撹拝翼直径 (m)

液粘度 (kg/m･sec)

(6)

(6)式による推算値と実験値の比較をFig.1-9に示す｡両者は良好な一致を示しており､

小型連続試験装置の反応器のガスホール ドアップは､(6)式で推算できることが明らかとな

ったO

10･2 10･1

3.3QgO･55NO･55dO･62V'0･14

Fig.1-9 ComparisonofObservedandCalculatedGasHoldup
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(3)まとめ

褐炭液化反応器のガスホール ドアップを測定し､ガスホール ドアップに関する推算式を

得たCここで得られたパイロットプラントおよび小型連続試験装置に関する推算式と実験

値は良好な一致を示し､これらのガスホール ドアップ推算式は反応器の実質滞留時間の算

出に有効と考えられる｡

1.3液密度推算

石油工業では､既に各種の物性推算手法が体系化されており､AmericanPetroleum

lnstituteの ｢TechnicalDataBook--IPetroleumRefining｣などに詳しく述べられている

が､一般に､石炭液化油は､パラフィン系炭化水素を主成分とする石油類とは性状が異な

り､多環芳香族炭化水素類を主成分に､フェノール類などの含酸素化合物､キノリン類な

どの含窒素化合物などを含むため､物性値も石油類とは異なる｡

また､石炭液化油系については､Grayら15)が歴青炭を対象としたSRC-Ⅱプロセス 16)

の生成油に関する実測値をもとに､推算法を提案しているが､褐炭は､歴青炭ほど縮合環

構造が発達しておらず､酸素含有量が多いのが特徴で､製品液化油にもこの影響があると

考えられ､Grayらの推算法の手法自体は参考になるが､そのまま適用するには限界がある

ものと考えられる｡

そこで､パイロットプラントから得られた液化油について､種々の物性や性状を分析す

るとともに､褐炭液化油系に適した物性推算法を検討してきた｡

ここでは､反応器内の滞留時間に関与する液密度の推算方法について述べる｡

(1)推算法

Grayらは､SRC-Ⅱプロセス液化油の液密度を常温から250℃まで実測し､臨界点近

傍までの推算を想定して下記のような推算法を開発した｡

任意の温度で､常圧における密度をpとすると､

p-pr〔莞〕
ここで､

p 任意の温度における密度

pr : 基準温度to【℃】における実測密度

p,ef (8)式で算出した任意の温度におけるreference密度

pr,ref (8)式で算出した基準温度to[℃]におけるreference密度
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p,ef-0･284121(I011/Tc)" (8)

ここで､

Tc 臨界温度

(8)式はRackettの式 17)の一定数型である｡

種々の推算法を検討した結果､褐炭液化油についても､基本式として(7)式を採用するこ

ととしたoここで､(8)式を計算するためにはTcが必要となるが､詳細留分に分画した各留

分の臨界温度TcはWilsonの式 18)で求め､全留分のTcはモル分率による加重平均の混合則

((9)式)を使って算出した｡

Tc,==(XiXTc.I) (9)

ここで､

Tct 全留分の臨界温度

Ⅹl i留分のモル分率

Tci i留分の臨界温度

また､(7)式における密度の実測値 (p,)には､60cFで測定した褐炭液化油の密度のデ

ータが必要となるが､液化油の性状の違いを加味するため､H/C (液化油のHとCの原子

比､水素化の程度を表す)､bp(沸点)､N+S+0 (-テロ原子の含有量(wt%))をパラメー

タとして得た(10)式の実験式を使って算出する｡

p,-0.952-0.284Ln(H/C)+0.093Ln(bp/100)+0.00531(N+S+0) (10)

液密度の圧力補正については､石油系で確立されているAPIの方法 19)を適用することと

した｡この手法は石炭液化油に対しても有効であると考えられている20)0

(2)結果と考察

褐炭液化油の密度について､本手法で求めた密度と実測値の比較をFig.1-10に示す｡両

者は良好な一致を示しており､褐炭液化油の密度推算において､本手法の有効性が明らか

となった｡

石炭液化油系の液密度の圧力依存性については､実測値が報告されておらず､上記推算

法の検証には課題が残るが､性状の変動範囲の限られた褐炭液化油系で､反応器内の滞留

時間を求めるという限定された用途において､この圧力補正方法は適用できるものとした｡
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(3)まとめ

GrayらがSRC一Ⅱプロセスの液化油の液密度を推算するために開発した手法について､

褐炭液化油系-の適用性を検討した｡

本手法で必要となる臨界温度については､褐炭液化油の物性測定値を使ってWilsonの式

によって求めたOまた､基準温度 (ここでは60oFを用いた)における実測密度について

は褐炭液化油の実測密度を用いた｡これらのデータを本手法に適用することによって､常

圧における密度を良好に推算できることが明らかとなった｡

石炭液化油系の液密度の圧力依存性については､実測値が報告されておらず､推算法と

しての検証が困難という課題は残るが､性状の変動範囲の限られた褐炭液化油系で､反応

器内の滞留時間を求める限られた用途においては､本手法における圧力補正法が適用でき

るものと考えられる｡

1.4まとめ

高温 ･高圧条件下の気液圃三相流動状態で運転される石炭液化反応器における実質滞留

時間を求めるために､液化条件下で適用できる気液平衡 ･ガスホール ドアップ ･液密度の

推算手法を開発した｡

SRK法に基づく気液平衡推算法で算出した反応器内の気液分配比と小型連続試験装置

で実測した気液分配比は良好な一致を示し､本手法で褐炭液化反応器内の気液分配挙動を
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良好に推算できることが明らかとなった｡

ガスホール ドアップは装置形状によって異なると考えられることから､パイロットプラ

ントにおけるガスホール ドアップを測定して､推算式を導出したOこの推算式から求めた

ガスホール ドアップと実測値は良好な一致を示し､褐炭液化反応器系のガスホール ドアッ

プを良好に推算できることが明らかとなった｡

常圧下における液密度推算については､Grayらの開発した手法を褐炭液化油系に適用す

ることによって､良好に推算できることが明らかとなった｡液化油の液密度の圧力依存性

については､実測値が報告されておらず､推算法の検証については課題が残るが､性状の

変動範囲の限られた褐炭液化油系で､反応器内の滞留時間を求めるという限定された用途

については､本手法による圧力補正方法が適用できるものと考えられる｡
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第2章 褐炭液化反応に及ぼす反応因子

石炭液化反応は高温 ･高圧の反応条件下で､熱分解によって生成したフラグメントに水

素を添加して安定化させ､軽質な炭化水素を得ることと言える｡しかしながら､液化反応

が進行する反応場は複雑で､多くの因子が絡み合っており､反応に関与する個々の物理的

因子や化学的因子の影響を明らかにしていくことは容易ではない｡例えば､連続試験装置

で反応温度を変えた実験を行った場合を想定すると､得られた反応結果には､反応温度の

影響のみを含んでいるわけではなく､反応温度の違いによる気液平衡の影響､すなわち､

滞留時間の影響や反応物濃度､触媒濃度-の影響など､様々な因子の影響も包含されたも

のとなるOこれらの影響を回避するために､オー トクレーブなどの回分式反応器を使用し

て実験を行うと､気液平衡や水素分圧などの反応場に与える影響が連続試験装置を用いた

場合とは異なるために､現実の反応器とは異なる領域で実験をしてしまう可能性を有して

いる｡

本章では､オートクレーブによる実験結果を参考にしながら､連続装置による実験結果

を使って､ひとつひとつの反応因子の影響を分離した解析を行うことにより､上記のジレ

ンマを解消し､褐炭液化反応に対する反応因子の影響を明確にしてきた結果について述べ

る｡

2.1 液化反応に及ぼす因子の評価方法

(1)液化試験

実験には内容積5リットルの撹拝槽型反応器 (オートクレーブ)と石炭処理量0.1トン/

日の小型連続試験装置 (ProcessDevelopmentUnit,PDU)を用いた｡

生成液はASTM-D1160法に準拠した単蒸留法でCLB分 (CoalLiquidBottom､

沸点420℃以上)､溶剤留分 (軌点180-420℃留分)､ナフサ留分 (沸点180℃以下)､およ

び水の4成分に分離した｡溶剤留分とナフサ留分の和を液化油留分 (OilまたはDistillate)

と呼ぶ｡

ガス成分はガスクロマトグラフを用いて分析したO生成ガス中の主成分は一酸化炭素､

二酸化炭素､メタン､エタン､プロパン､ブタンであり､これらを総称してガス (Gas)と

呼ぶ｡

(2)反応因子の影響に関する定性的評価方法

Fig.2-1にCLB収率と他の成分収率 (水素消費量､CO+CO2収率､水収率､炭化水素ガ

ス収率､液化油収率)の関係を示す｡これらの収率はCLB収率と良好な相関関係があり､

とくに液化油収率との相関は高い｡また､実験精度の点からも､生成液の分析時の池永分

離の難しさなどを考慮すると､CLB収率の方が実験誤差が少ないと考えられ､反応性を

評価するのに適していると考えられる｡本来であれば､液化性能を評価する際には､液化
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油収率で判断するのが一般的であるが､上記のような理由から､液化反応成績に対する反

応因子の影響を評価する際には､CLB収率の増減を判断基準として採用することにした｡
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(3)石炭のみの実験 (ボトムリサイクルなし)におけるデータ解析方法

連続装置の試験結果を使って反応成績を評価する場合は､滞留時間分布の影響を考慮し

た解析を行う必要がある｡ここで用いた小型連続試験装置の反応器は､ほぼ完全混合状態

の3槽の反応器が直列に設置されているため､完全混合槽列モデルが適用できる｡そこで､

褐炭液化反応に対する反応因子の影響を評価するに際し､滞留時間分布の影響を分離する

ために､完全混合槽列モデルと反応速度モデルを使って解析した｡

Fig.212は褐炭液化反応を単純化したモデルであるC褐炭は反応性が高く､反応初期で急

速に分解してCLB､Oil､Gasを生成するため､Fig.2-2において､kl､k2､k3､≫

k4､k5と仮定できる｡前述のように液化油収率はCLB収率と密接な相関を有しているた

め､CLB収率に対する反応因子の影響を調べることによって､液化油収率に対する反応

因子の影響を調べることができる｡CLBの生成 (減少)速度はCLBが分解して液化油

を生成する過程が律速段階にあると考えられることから､k4の反応速度定数に対する反応

因子の影響を調べることにした｡

Fig.2-2 SimplifiedReactionModelforBrownCoalLiquefaction

(OnceThroughCase)

CLBの減少速度がCLB濃度に対して-次と仮定すると､CLBの減少速度は(1)式で

記述できる｡

dlCLB]

dt
-k4 lCLB] (1)

完全混合槽列モデルの物質収支を使って､1槽のみを使って実験した場合､2槽を使っ

て実験した場合､および3槽で実験した場合について､それぞれ下式から反応速度定数を

求めることができる｡

① 1槽運転の場合

lCLB]1 1

lCLB]o 1+k4T
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ここで､ [CLB]o: 反応器入口のCLB濃度 [%daf]
lCLB]1 : 反応器第1槽出口におけるCLB濃度 【%daf]

h4 CLBの反応速度定数 [1/min]

T 第1反応器の滞留時間 [min]

したがって､反応速度定数h4は(3)式で算出できる｡

k4 - f 〔

② 2槽運転の場合

lCLB]o

lCLB]1

[Cエβ]2 1

＼ー

ノ

l

lCLB]. (1+k.T )2
ここで､ 【CLB]2 : 反応器第2槽出口におけるCLB濃度 [%daf]

したがって､反応速度定数k4は(5)式で算出できる｡

′
し

′
L

I

一rニ4
･.〟

③ 3槽運転の場合

lCLB]o
[C上月]2

lCLB]3 1
lCLB].(1+k.I )3
ここで､ 【CLB]3 : 反応器第3槽出口におけるCLB濃度 【%daf]

したがって､反応速度定数 k4は(7)式で算出できるo

′し
′
LI

一
丁
ニ4

J仔
lCLB]o

lCLB]3
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反応速度定数として(8)式のArrhenius式を仮定すると､(9)式を使って頻度因子を算出す

ることができる｡

k4-A4eXPl-A)
ここで､ A4 CLB減少速度の頻度因子

E4 CLB減少速度の活性化エネルギー

T : 反応温度 [K]

(8)

(9)

液化成績に対する反応因子の影響を調べるために､個々の反応因子による液化性能-の

影響を分離する手段として､頻度因子 (A4)を(10)式のような反応因子の関数として仮定し

た｡この係数を求めることによって､それぞれの因子を分離した形で液化反応に対する反

応因子の影響を調べることが可能となる｡

A. - f(xi) - a . X Xlalxx2 a 2 ･･･ x xnan (10)

ここで､ x)･ CLBの減少速度に影響を与える反応因子

aL･ CLBの減少速度に影響を与える反応因子に係る係数

ao 正味の頻度因子

小型連続試験装置による実験結果を使って頻度因子 (A4)の関数型を求め､正味の頻度

因子 (ao)と液化性能に影響を与える因子に係る係数 (a))を求めるoここで求めた頻度因

千 (A4)と活性化エネルギー (E4)からCLB収率の推算値を求めて実験値と比較するこ

とにより､反応因子の影響の程度やCLB収率の推算精度を検討した｡

(4)ボトムリサイクル実験におけるデータ解析方法

また､褐炭液化 (BCL)プロセスではボトムリサイクルによって重質油 (CLB留分)

を更に軽質化して液化油を得る方法が採用される｡その時の単純化した反応モデルは Fig.

2-3で表すことができる｡ここで､BTMはリサイクルされる成分を表し､CLBと同じ沸
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点 (420℃以上)範囲の重質油である｡

Fig.213 SimplifiedReactionModelfわrBrownCoalLiquefaction

(BottomRecycleCase)

ボトムリサイクルした場合は､褐炭から生成したCLBの反応速度 (k4)とリサイクルさ

れたBTMの反応速度 (h6)に関する相互作用がないものとし､BTMの反応もBTM濃度

に対して1次と仮定すると､1槽､2槽､3槽運転のときのBTMの反応速度 (k6)は褐炭

から生成したCLBの反応速度 (k4)を使って､下記のように求めることができる｡

(9 1槽運転の場合

褐炭から生成したCLBの物質収支は(2)式であり､リサイクルボトムの物質収支につ

いても同様に下式で計算できるO

[β相 ]1 1
(ll)

lBTM]o I+ k6T
ここで､ [BTn4lo : 反応器入口のBTM濃度 [%daf]

lBI瑚 1 反応器第1槽出口におけるBTM濃度 【%daf]

k6 BTMの反応速度定数 [1/min]

T : 第 1反応器の滞留時間 【min】

一方､ボトムリサイクル時のCLB収率 (Y)は､ボトムリサイクルなしのときのC

LB収率とリサイクルボトムの反応収率の和として下式で定義される｡

Y - lcLB]. I(lBTM]1 - lBTM].)

ここで､ y CLB収率 [%daf】
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したがって､リサイクルボトムの反応速度定数k6は(13)式で算出できる｡

k6-f〔

lBTM ]o

Y+lBTM ].-lCLB]./(I+k.T)

② 2槽運転の場合

2槽運転も同様に計算すると､リサイクルボトムの反応速度定数k6は(14)式で算出で

きる｡

1
k6= -
T

lBTM ]o

Y+ lBTM ].-lCLB]./(1+ k.I)2

③ 3槽運転の場合

3槽運転も同様に計算すると､リサイクルボトムの反応速度定数keは(15)式で算出で

きる｡

l

k6= -
T

lBTM]o
Y+lBTM].-lCLB]./(1+k.I)3

頻度因子として､褐炭から生成したCLBの反応と同様に､Arrhenius式を仮定すると

((16)式)､それぞれの液化試験におけるリサイクルボトムの頻度因子を算出することがで

きる ((17)式)0

k6-A6 eXP(-A)
ここで､ AC CLB減少速度の頻度因子

E6 CLB減少速度の活性化エネルギー

T : 反応温度 [K]
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(17)

反応因子の影響による反応速度に対する影響を定量化するために､頻度因子 (A6)を反

応因子の関数として(18)式を仮定すると､それぞれの反応因子の影響を分離した形で頻度因

子を求めるための実験式を得ることができる｡

A6 - f (y i)-b｡×y.A xy 2b2 - × ynbn
ここで､ yL･ BTM減少速度に影響を与える反応因子

bl BTM減少速度に影響を与える反応因子に係る係数

bo : 正味の頻度因子

(18)

石炭のみの実験の場合と同様に､小型連続試験装置による実験結果を使用して頻度因子

(A6)の関数型を求め､正味の頻度因子 (bo)とリサイクルボトムの反応性に影響を与え

る因子に係る係数 (b)･)を求める｡ここで求めた頻度因子 (A6)と活性化エネルギー (E6)

からリサイクルボトムの転化率に関する推算値を求める｡この転化率と石炭のみの反応時

のCLB収率の推算値を合成することによって､ボトムリサイクル時のCLB収率の計算

値を求め､実験値と比較することにより､反応因子の影響の程度やcLB収率の推算精度

を検討した｡

(5)検討した反応因子の種類

液化性能に影響を与える因子として､反応温度や反応圧力､滞留時間､触媒量､ボトム

リサイクル率といった操作因子の他に､原料の性状として褐炭性状､溶剤性状､リサイク

ルボトム性状などの影響について検討した｡

検討した因子の種類をTable2-1に示す｡褐炭性状､溶剤性状､リサイクルボトム性状に

ついては､実際のプラントの操業時における運転指針としても活用できることを前提にし

たため､比較的短時間で定常的に分析できる項目から性状パラメータを選定した｡したが

って､元素分析､工業分析､NMR分析､蒸留分析､溶剤分別等の手法で分析できるもの

をパラメータとしているC
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Table2-1 ReactionParametersExaminedinStudy

因子の種類 検討 した因子 単位 因子の範囲
AC('l) BSU(★2) PP(★3)

操作因子 反応温度 ℃ 400-500 430-450 432-451

反応圧力 MPa 7-18 ll-19 15-21

水素分圧 MPa ll-15 12-16

ボ トムリサイクル率 wt%dafc 0-100 0-96 15-110

触媒量 (液相中) wt%dafc 0.5-3.2 0.8-5.2

滞留時間 mュn 0-180 21-240 33-60

反応器数 I 1-3 4

性状因子 褐炭性状 元素分析 H/C 0.7-0.9 0.8-0.9 0.8-1.0

0/C(★100) 25-31 30-32 26-33

工業分析 揮発分 wt% 46-53 41-58
水分 wt% 6-13 8-16

溶剤性状 元素分析 H/C 0.7-1,4 0.8-1.3

0/C(★100) 0.4-6.4 0.3-5.5 1.5-2.7

1H-NMR(★4) Ha 0.2-0.8 0.2-0.8Hal 0.2-0.3 0.2-0.3

Ho 0.0-0.6 0.0-0.5

構造指数(■5) fa 0.3-0.9 0.5-0.9
0 0.3-1.0 0.1-0.4

Ln 1.1-3,1 1.1-2.8

Hau/Ca 0.1-0.9 0.8-1.0

蒸留曲線(●6) T25 192-283T50 253-319 285-323

T75 295-360

ボトム性状 元素分析 H/C 0.8-1.1 0.7-1.2 0.8-0.9

0/C 0.2-8.0 0.3-7.0

1H-NMR Ha 0.3-0.5 0.1-0.6Hal 0.3-0.3 0,2-0.4

Ho 0.2-0.4 0.2-0.6

構造指数 fa 0.5-0.8 0.5-0.8
(7 0.3-0.9 0.2-0.5

Ln 1.2-2.8 1.7-2,5

Hau/Ca 0.3-0.7 0.6-0.8

工業分析 拝発分 wt% 56-95

溶剤分別 HS wt% ll-96
HⅠ-BS wt% 40-78 3-59

BⅠ-PS wt% 6-40 0-44

(★1)Autoclavecondition,(★2)BenchScaleUnitcondition,(☆3)PilotPlantcondition

(★4)MeasuredbylH一m ,Ha:aromaticH,Hal:alphaH,Ho:otherH

(☆5)Calculatedbyconventionalprocedurel)usingelementalanalysis&1H-m data

(★6)T25:25γol.%pourtemp.,T50:50vol.%pourtemp.,T75:75vol.%pourtemp.
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(6)褐炭から生成するCLB (初期値)の算出

褐炭の簡素化された液化反応モデルはFig.2-2で表されるが､褐炭から生成するCLB

の反応速度を求めるためには､A)とk2+｣わの比率を求める必要があるO褐炭は反応性が高

く､反応器に入った瞬間にすみやかに反応してCLBを生成するため､kl～k3>>k4､k5
とすることができると考えられる｡

そこで､Fig.2･4のように､小型連続試験装置 (PDU)の反応槽数を変えた実験から(①

は1槽のみの運転､②は2槽直列の運転､③は3槽直列の運転を示す)､CLBの初期値を

仮定してそれぞれのデータからk4を求め､これらのk4が一致するCLBの初期値を探索す

ることによって求めた｡
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Fig.2-4 ImageofProcedurefわrEstimatingInitialConcentrationofCLB

このようにして求めたCLBの初期値は､温度の影響を大きく受け､温度を変えた実験

から(19)式を得た｡

lcLB]0--0･556xlTemp]･305･8

ここで､ 【CLBo : CLBの初期値 【%dafc]

lTemp] :反応温度 [℃】

430℃では【C乙B0- 66.7%dafc

450℃では【α周0- 55.6%dalb
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(7)活性化エネルギー (E4)の算出

CLBの分解反応の活性化エネルギー (E4)は反応温度を変えた実験結果から､

2.3kcal/molを得た｡この値は通常の化学反応を想定すると小さい値であり､CLBの初期

量を推算したときの温度補正が影響を与えている可能性はあるが､この影響を明確に分離

することは難しいため､この値を採用して検討を進めることにした｡

(8)活性化エネルギー (EG)の算出

リサイクルボトムの分解反応の活性化エネルギー (E6)も､上記と同様に反応温度を変

えた実験結果から求め､26.9kcaumolを得たOこの値は一般的な接触水素化分解の活性化

エネルギーとほぼ等しく､妥当な値であると考えられる｡

2.2 石炭性状の影響

石炭性状については､元素分析結果に基づくH/C値 (水素と炭素の原子比)､0/C値 (酸

素と炭素の原子比)､および工業分析結果による揮発分､水分について､液化性能に対する

影響を検討した2)0

Fig.2･5にオートクレーブ実験で得られた､石炭のH/Cと液化油収率あるいはCLB収

率との関係についての結果を示す｡
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Fig.2-6およびFig.2-7にPDU実験で､H/Cと0/CのCLB収率に対する影響を調べ

た結果を示す｡H/Cの影響についてはオー トクレーブと同様の結果が得られた｡また､P

DUでは0/Cについても顕著な影響が見られた｡
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PDU:430C,15MPa
B/ROd%onrnafc,Cat.3wt%onmafc
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2.3 溶剤性状の影響

溶剤性状については､元素分析結果に基づくH/C値､0/C値､lH-NMRに基づく構造指

数､蒸留曲線など､種々の因子を検討したが､明確な傾向は確認できなかった 3)0

石炭液化における溶剤留分の役割として､石炭を液化反応器系-送るときにスラリー化

するための溶剤としての役割の他に､石炭液化反応器内では石炭の熱分解フラグメントに
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スムーズに水素を受け渡す役割 (水素 ドナーあるいは水素のシャトラーの役割)が考えら

れるが､連続装置の反応器内では溶剤留分の多くが気相-移行し4)5)､溶剤の中でも重質な

部分が後者の役割を担っているものと推定される｡

したがって､原料に用いた溶剤留分全体の分析値では､反応成績に対する影響を把握す

るのが難しく､厳密には液化反応条件下で液相にとどまっている留分の性状が液化成績に

影響を与えるものと推定される｡

BCLプロセスにおけるボトムリサイクルでは､リサイクルされるボトム自体が反応し

て軽質化し､軽質な液化油に転換されるとともに､液化反応器内ではリサイクルボトムが

重質溶剤として働き､石炭の熱分解フラグメント-水素を受け渡す役割や､石炭の熱分解

によって生成した重質炭化水素を溶解させて､好ましくないコーキング反応を抑制する働

きなどを行うと考えられるo

Fig.2-8およびFig.2-9に､リサイクルボトムのH/CとCLB収率の相関に関する結果

を示す｡上記のいずれの要素が支配的かは明確でないが､オートクレーブ実験と′J､型連続

試験装置の実験において､リサイクルボトムのH/Cの増加とともに､CLB収率が減少し

ていく傾向が見られた｡
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PDU:450C,15MPa,Cat.3wt%onmafcasFe
S/C=2.5,CLB/R:HDAO/R=50:100wt%onmafc
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2.4 操作因子の影響

本書において､操作因子とは液化プラントを操業する際に能動的に操作可能な反応条件

を示す｡それらの中から液化反応に比較的大きな影響を与えることが想定される反応温度､

反応 (滞留)時間､触媒量､ボトムリサイクル率､水素分圧などのCLB収率に対する影

響を調べた｡

(1)反応温度の影響

Fig.2-10にオートクレーブ実験において､反応温度のCLB収率に対する影響を調べた

結果を示す｡反応温度の上昇とともに､CLB収率は顕著に減少する傾向が見られ､オー

トクレーブの反応温度における保持時間 (TAU)を0分から60分まで変化させても､同様

の傾向を示した｡Fig.2111には小型連続試験装置を使って反応温度のCLB収率に対する

影響を調べた結果を示す｡オートクレーブ実験の場合と同様に反応温度の上昇とともに､

cLB収率は減少する傾向が見られたO
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(2)反応時間の影響

Fig.2-12とFig.2-13に反応時間のCLB収率に対する影響を示す｡反応時間の増加とと

もにCLB収率は減少する傾向が見られる 6)7)｡ここで､オートクレーブ実験における反応

時間 0分のデータはオートクレーブの昇温過程における反応結果を示している (反応温度

における保持時間0分)0
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(3)触媒量の影響

Fig.2-14とFig.2-15に触媒量のCLB収率に対する影響を示すO触媒量の増加とともに

CLB収率は減少するが､触媒量が約7wt%ondafcで飽和する傾向が見られる｡
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Fig.2-15 RelationbetweenCLBⅥeldandAmountofCatalyst(PDUdata)
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(4)ボトムリサイクル率の影響

Fig.2-16にオー トクレーブを使ってボトムリサイクル率 (B侃)のCLB収率に対する

影響を調べた結果を示す｡ボ トムリサイクル率の増加にともなってCLB収率は顕著に減

少する傾向が見られる｡ボトムリサイクル時のCLB収率を(12)式で定義しており､リサイ

クルボトムが再度反応条件下にさらされることによって反応して､CLB収率を低下させ

る効果を持つことになる8)｡図中の相関式は､データを直線近似し､最小自乗法によって求

めた直線の傾きとY切片 (ボ トムリサイクルしないときのCLB収率の値)を示す｡

Fig.2-17に小型連続試験装置を使ってボトムリサイクル率 (B偲)のCLB収率に対す

る影響を調べた結果を示す｡オー トクレーブ実験の場合と同様にボトムリサイクル率の増

加にともなってCLB収率は減少する傾向が見られる｡

Fig.2-18は同様の試験をパイロットプラント(PP)で行った結果を示している｡小型連

続試験装置における実験やパイロットプラントにおける実験では､褐炭性状やリサイクル

ボトムの性状が均一ではなく､データに多少のばらつきは見られるが､ボトムリサイクル

率の増加にともなってCLB収率が減少する傾向は読みとることができる｡
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Ĵ

q
1
3

i J と

■■ー■ CLB■■一 ■∫■■■■■■一■ i ∫
忘 ■Y-42.3-16.3×

●Iii L:Il I
ii IB○E,=-I . i I

⊂⊃ ロ○ロ暮 i I-I 4I
IiJ一一 官｣]LLATF｢■い l …■ .ヽ′■書 l DIST

千 . l l lー l ! ∠

【O-

e∈
uo
%
lNt]
Cn
u
Ĵ

山
1
5

1
lト
S
l凸

B/R【wt%onmafc]

Fig.2-17 RelationbetweenCLBYieldandB/RRatio(PDUdata)

PP:447-452C

【O-t2Lu
u
O
%
P
]
凸
1
山
Ĵ
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(5)水素分圧の影響

Fig.2-19､およびFig.2･20に､オートクレーブと小型連続試験装置を用いて､水素分圧

のCLB収率に対する影響を調べた結果を示す｡褐炭液化反応は通常､全圧として 15MPa

付近 (水素分圧として10-12MPa付近)で運転されるが､この領域では若干水素分圧の影

響が見られるものの､勾配は小さく､大きな影響は与えないと考えられる｡
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2.5 まとめ

(1)石炭のみの実験 (ボトムリサイクルなし)における頻度因子の相関式

上記の検討結果より､CLB収率に対して大きな影響を与える石炭のH/C､石炭の0/C､
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触媒量の因子を盛り込んで､(10)式で示した頻度因子 (A4)の相関式を求めたO前述のよう

に反応圧力 (水素分圧)の影響は小さく､水素分圧の影響を相関式に盛り込んでも推算精

度には大きく寄与しなかったため､ここではパラメータから除外した｡小型連続試験装置

による実験データを使って係数を算出した結果を(20)式に示す｡本解析法では反応温度の因

子はAm henius式の中に含まれ､また､反応時間は反応速度を積分する際に含まれるため､

これらの因子の影響も考慮した解析を行っていることになる｡

A.=exp(-15,5)×(CoalH/C)5'50×(coal0/C(*100))3'65×(cat)0772 (20)

(20)式から求めたCLB収率の計算値と小型連続試験装置の試験結果から得られたCL

B収率の比較をFig.2-21に示す｡

計算値と実測値は良好な一致を示しており､褐炭の反応には､反応温度､反応時間､石

炭の H/C､石炭の 0/C､触媒量等の反応因子が関与し､これらのパラメータで反応成績が

ほぼ整理できることが明らかとなった｡
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Fig,2121 ParityPlotforCLBYield(OnceThroughCase)

(2)ボトムリサイクル実験における頻度因子の相関式

リサイクルボトムの分解に関する頻度因子 (A6)についても､同様の手法で反応因子に

関する相関式を求めた｡その結果を(21)式に示す｡
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A6-eXP(19.3)x(BTM H/C)0939 (21)

褐炭から生成したCLBの分解に関する頻度因子 (A4)とリサイクルボトムの分解に関

する頻度因子 (AC)を使って､ボトムリサイクル実験におけるCLB収率の計算値と実測

値を比較したOその結果をFig.2-22に示すQ

両者は良好な一致を示しており､リサイクルボトムの反応性に関する因子として､リサ

イクルボトムのH/Cを考慮する必要があることが明らかとなった｡
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第3章 褐炭液化反応モデルの構築と反応速度算出方法

石炭液化反応は高温 ･高圧の反応条件下で､水素から溶剤､石炭に至る無数の反応物が

関与する複雑な反応場の中で進行する｡したがって､個々の素反応を解明して反応速度を

求めることはできないため､従来から液化反応に関与する成分をある一定の基準でグルー

ピングする手法 (ランビングモデル)を適用して反応速度が求められてきた｡しかしなが

ら､∵緒言でも述べたように､これまで本手法に基づいて開発されてきた反応モデルは､主

として歴青炭に関する液化反応を対象としており､褐炭液化を対象とした系統的な研究は

行われていないのが現状である｡また､そこで使われている反応時間は空塔速度を基準に

して求められたものが多く､気液平衡やガスホール ドアップなどの実際の反応器内におけ

る物理的挙動を反映した実質滞留時間や実質の反応物濃度に基づいて行われた系統的な検

討結果はほとんど報告されていない｡

さらに､石炭液化反応には種々の因子が関与するため､反応器の設計に活用できる精度

の高い反応速度を求めるためには､石炭性状 ･溶剤性状 ･触媒量 ･水素分圧等の反応因子

の影響を考慮する必要があり､これらの影響を反応速度に盛り込む必要がある｡しかしな

がら､これらを実際に行うには極めて煩雑な手順を必要とするため､これらを考慮した反

応モデルの構築は､これまでほとんど行われてこなかった｡

そこで､本研究では､液化反応器のスケールアップにも活用できる精度の高い反応速度

を求めるために､褐炭の液化特性を考慮して､新たに液化反応モデルを構築するとともに､

褐炭液化反応に関与する因子の影響を盛り込んだ反応速度を算出するための手法の確立を

目的として行ってきた｡本章ではその結果について述べる｡

3.1褐炭液化反応工程 (予熱器 ･反応器)の運転条件

Fig.3-1に小型連続試験装置の概略フローシートと液化試験時における石炭の温度履歴パ
ターンのイメージを示す｡石炭はスラリー調製槽で循環溶剤や触媒と混合されてスラリー

となり､スラリー供給ポンプで反応圧力まで昇圧される｡予熱器手前で水素と混合され､

予熱器で昇温されて反応器-と送られる｡反応器で所定時間の反応を行わせた後､気液分

離器でガス ･軽質油と中･重質油に分けられて系外-抜き出される｡

スラリー調製槽で室温付近にあるスラリーは､予熱器で昇温されて反応器-供給される

が､下記の理由から､予熱器の設定温度は､反応器における反応温度を維持するために必

要な最低温度に設定するのが望ましいと考えられている1)2)3)0

･ 予熱器の温度設定が高いほど､予熱器内部での溶剤留分の蒸発率が高くなり､管径の細

い予熱器配管内部でスラリー中の固形物濃度が高まるために､閉塞等のトラブルが起こ

りやすくなること｡

-65-



予熱器内部で石炭の分解反応が過度に進行すると､プラグフローに近い予熱器では撹拝

が十分ではなく､水素不足の状態となる可能性があり､コーキング反応などの望ましく

ない反応の進行が想定されること｡

予熱器内部で液化反応が進行すると､石炭中のカルボキシル基等が分解し､それらと結

合して存在していたカルシウムやマグネシウムが生成した炭酸ガスと反応して炭酸塩

等を形成し､予熱器の管壁に析出してスケールを生成する可能性があること｡

が ＼ r67㍍ 怠 ＼

口蒜王＼So1V.r7訂 ↑＼＼よ

GasRecyclePump

･由 一 . 也 - 一 也preheater lstReactor 2ndReactor 3rdReactOr GasLiquidSep

lcOalSo1

SlurryFeedPump

Fig.3-1 SimplifiedFlowSheetandTemperatureProfilesofContinuous

CoalLiquefactionFacility(BenchScaleUnit)

また､石炭液化反応は､発熱反応であり､反応速度が一定のレベルに達すると反応熱に

よって反応器の温度の維持が可能となる (反応熱の発生量に比べて放熱量の小さい大型反

応器の場合)｡しかし､反応熱の発生量が反応器の放熱量より大きくなると､反応温度を維

持するためには反応熱を除去する必要があり､通常はクエンチガスを導入して設定温度を

コントロールする方法を使う｡したがって､予熱器の温度を下げる操作は､クエンチガス

量の低減にもつながり､エネルギー効率の向上やプラント設備費の軽減に効果があるため､

この点からも望ましいこととなる｡

以上のように､小型連続試験装置やパイロットプラントにおける運転実績を踏まえて､

商業規模液化プラントでも､予熱器出口温度は380℃以下に設定することにした｡褐炭の分
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解反応は350℃付近から活発になることから､これらの装置における予熱器の実質的な滞留

時間 (石炭が350℃以上の反応場にさらされている時間)は短く､数分程度と推定される｡

予熱されたスラリーは完全混合状態の液化反応器に入り､そこで瞬時に反応温度まで昇

温され (予熱器出口温度の380℃から反応温度の450℃程度まで昇温される)､急速に石炭

の熱分解反応が起こり､液化反応が開始される｡所定の時間､反応器で反応したスラリー

は気液分離器-送られ､そこで気相 (ガス ･軽質油)と液和 (中 ･重質油)に分離され､

それぞれが降温されて回収される｡

3.2液化反応における褐炭の特質

典型的なビクトリア褐炭の分析値をTable3-1に示す｡他の一般的な褐炭と同様に､ビク

トリア褐炭の特質として､多孔質でそのポア一には多量の水分が含まれる｡また､炭化度

が低いために酸素含有量が高く､発熱量が低い｡酸素は主にカルボキシル基やフェノール

性水酸基､カルボニル基として存在し4)､これらの含酸素官能基は､加熱によって容易に二

酸化炭素や水として脱離する｡また､褐炭は歴青炭等と比較すると反応性に富み､ポア-

中の水分が乾燥によって除去されると表面が酸化され､パイルとして山積みされたような

状況下では､酸化によって内部に熱が徐々に蓄積され､自然発火をおこしやすいという性

質も有する｡

Table3-1 TypicalQualityofVictorianBrownCoal

Deposit 池llourn Morwell LoyYang Ya1lournNorthEXt.

Moisture % 66.6 60.9 62.7 52.9

Ash %db★ 1.8 3.2 1.4 4.6

Ⅵ)latileMatter %db 51.7 49.8 51.4 48.9

Carbon %db 65.9 67.1 68.4 65.8

Hy血ogen %db 4.6 4.8 4.9 4.7

0Xygen(bydifO %db 27.0 24.0 24.4 23.8

Sulfur %db 0.24 0.36 0.38 0.64

Nitrogen %db 0.50 0.52 0.50 0.58

Speci丘cEnergy MJ/kg(net) 6.5 8.5 8.0 10.2

'db=drybasis (byHRLTechnologyPtyLtd)

石炭液化反応は､高温 ･高圧の反応条件下で生じた石炭の熱分解フラグメントに､水素

を付加させて安定化させ､低分子の炭化水素を得ることと言えるが､これらの反応と同時
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に､上記のような官能基や側鎖の分解によって二酸化炭素や水､メタンなどの低分子炭化

水素ガスなども生成する｡褐炭は歴青炭等と比較して酸素含有量が多いため､歴青炭を液

化した場合と比較して､二酸化炭素や水の生成量も多くなるOまた､褐炭は反応性が高い

ため､反応初期に急速な分解反応が起こるCしたがって褐炭液化反応では､石炭から直接

的に軽質油が生成する反応と石炭が徐々に分解して重質油を経由して軽質化される反応の

二種類の反応過程を考慮する必要があると考えられる｡

Fig.3-2に褐炭液化反応の進行状況に関する時間変化を示す｡液化初期段階では､褐炭の

急速な熱分解反応にともなって､CLB (沸点が420℃以上の重質有機物)収率は急速に減

少していく｡これに対応して､液化油収率が急速に増加するとともに､二酸化炭素や水､

炭化水素ガス等も生成する｡その後､徐々にCLBが反応して液化油に転化することによ

り､液化油収率が増加していく｡このような反応初期における急激な熱分解反応は歴青炭

液化反応では見られず､褐炭の特質に由来した液化特性と言える5)0
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3.3褐炭液化反応モデルの構築

Fig.3-1に示したように､液化反応過程における石炭の温度履歴を考慮すると､石炭液化

反応モデルの構築に際し､予熱器と反応器の部分を分けるのが妥当であると考えられる｡
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商業規模プラントでは､予熱器にはパイロットプラントの運転実績からレーストラック

型コイル (加熱管)を有するボックス型加熱炉が使われるが､加熱部分の管径は小さく逆

混合の程度は小さいため､プラグフロー型の反応器と見なすことができるO-方､反応器

は気泡撹拝方式の気泡塔が使われ､混合拡散定数を完全混合槽に近い状況に設定して設計

するため､複数の反応器を直列に設置する場合は､完全混合槽列モデルが適用できる｡し

たがって､商業規模プラントでも､パイロットプラントや小型連続試験装置と同様のフロ

ーパターンを想定して検討を行うことができる｡

① 予熱器における反応収率の推算方法

小型連続試験装置やパイロットプラントでは､予熱器出口における物質収支を把握する

ことが困難であること､および予熱器は滞留時間の短いプラグフロー型反応器と見なせる

ことから､オートクレーブを使った予熱器のシミュレーション実験結果を使って予熱器出

口の収率分布を推定した6)｡実験には急速昇温可能な100ccオートクレーブを用い､所定の

時間 (7分または 18分)で反応温度 (430℃または450℃)まで急速に昇温し､反応温度

到達後､ただちに降温して生成物収率を求めた｡

Fig.3･3にCO+CO2収率､水収率､液化油 (Distillate)収率､ボトム(CLB)収率に対する

昇温時間と反応温度の影響を示す｡また､ボトム収率の内訳として､ベンゼン可溶分(BS)

収率とベンゼン不溶分(BI)収率も併せて示す｡横軸は反応温度までの到達時間を示し (本実

験では上述のように7分または 18分)､反応温度は430℃と450℃の2水準について実験

を行った｡

室温から反応温度(430℃または450℃)までの昇温の過程で､石炭の分解反応が起こり､

含酸素官能基等から一酸化炭素や二酸化炭素､水が生成するOまた､微量ではあるが石炭

の側鎖の分解によりメタン等の炭化水素ガスの生成も見られた｡一酸化炭素と二酸化炭素

の合計収率は約 12%dafcに達し､Fig.2-1に示したように､一般的な褐炭液化反応条件下

で生成する一酸化炭素+二酸化炭素収率はほぼこの程度であることから､大部分がこの予

熱過程で生成していることがわかる｡また､水収率についても､この予熱過程で多くが生

成した.一方､これらの成分の生成と比較して､メタンなどの炭化水素ガスの生成量は少

なく､大部分が後段の反応器の中で生成することがわかった｡

また､この時点で､液化油収率は負の値を示しているが､これは石炭と循環溶剤を混合

してスラリーを調製したときの溶剤留分の一部が､石炭との相互作用により石炭中に取り

込まれていることを示すと考えられる｡すなわち､これらの溶剤は､未分解の石炭細孔中

に吸収されたり､溶剤と石炭の弱い結合 (コーキングのような強い結合ではない)が生じ

たりしていると推定され､生成液を蒸留で分画した際に､溶剤留分として留出しなかった

ものと考えられる｡溶剤留分における負の収率は､昇温時間の増加とともに､その絶対値

が小さくなる傾向が見られるが､これは石炭中に取り込まれた溶剤留分が､石炭の分解と
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ともに解放されたためと考えられる｡

CLB留分 (沸点が420℃以上の重質留分)には､この段階で未反応の石炭も含まれてお

り､一酸化炭素や二酸化炭素､水の生成と上記の溶剤留分の未反応炭-の取り込みが相殺

されて､CLB収率は85-95%dafcの収率を示した｡
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このように､溶剤留分の一部が弱い相互作用によってCLB留分に取り込まれていると

考えられることから､さらに液化反応が進んでCLB留分の熱分解反応が進行すると､こ

れらの溶剤留分は容易にCLB留分から解き放たれるものと考えられる｡したがって､こ

のような予熱過程で生成したCLBは活性の高いCLBと定義することができ､このCL

Bの中でも､ベンゼンに可溶な成分をBS☆(MAFC)､ベンゼンに不溶な成分をBI☆(MAFC)

とした｡ここで､☆は高い活性を有することを示し､(MAFC)は褐炭から生成したことを示

す｡

本反応モデルでは､反応器入口までを予熱器部分と定義し､原料スラリーが予熱されて

反応温度に到達した地点における組成を反応器入口組成とした｡すなわち､Fig.3-1に示す

ように､石炭スラリーは予熱器出口から反応器に入った瞬間に反応温度まで昇温されると

考えられることから､上記の実験において昇温時間を 0分に外挿したときの組成を反応器

入口組成とした｡Fig.3-3において､Y切片 (数字でそれぞれの組成を示す)の値が褐炭か

ら生成した各成分の反応器入口における組成を示している｡

また､褐炭液化 (BCL)プロセスで適用されるボトムリサイクル (未反応の重質油を

反応系にリサイクルして液化油収率を高める)を想定して､予熱過程におけるリサイクル

ボトムの挙動を調べるために､循環溶剤とリサイクルボトムの反応系で､上記と同様の実

験を行ったOその結果をFig.3.4に示すO

予熱過程における褐炭の反応と同様に､液化油収率が負の値を示したが､これも溶剤留

分とリサイクルボトムの相互作用により､生成液を蒸留したときに留出しなかったためと

考えられるOこれに対応して､ベンゼン可搾分 (BS)収率は原料中のリサイクルボトムの

量より増えており (原料中のBS分は88.7%であったが､反応後のBS分は100%を越えて

いる)､ベンゼン可溶分が溶剤留分との相互作用により増加していることがわかった｡一方､

ベンゼン不溶分 (BI)収率はほとんど変化がなく､BI分は溶剤留分との相互作用を有しな

いことがわかったCしたがって､溶剤留分との相互作用を有するBS分は高い活性を有する

と考えられることからBS★(RBTM)とし､溶剤留分との相互作用を有しない BI分は

BI収BTM)とした｡ここで､★は高い活性を有することを示し､(RBTM)はリサイクルボト

ムから生成したことを示している｡

また､この過程で少量ではあるが､メタンなどの炭化水素ガスの生成も見られたが､一

酸化炭素や二酸化炭素､水などの生成は見られなかった｡

これらの実験に基づき､反応器入口におけるリサイクルボトムの組成は､褐炭の場合と

同様に､昇温時間を0分に外挿した時の組成として定義した.Fig.3-4のY切片の値がそ

れらを示している｡
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以上の結果から､予熱器における褐炭とリサイクルボトムの反応モデル (常温の状態か

ら反応器入口までの間に起こる反応の経路)として､Fig.3-5のように設定することができ

る｡

ReactionofRecycleBottom

Fig.3-5 ReactionSchemeinPreheater

予熱器で､石炭 (M C)は熱分解して水 (H20)､一酸化炭素 (CO)､二酸化炭素 (CO2)､

炭化水素ガス (C1-C4)を生成するCまた､熱分解した石炭は溶剤との弱い相互作用によっ

て反応性の高いベンゼン可溶分 (BS*紬 ∬C))とベンゼン不溶分 (BI☆(MAFC))を生成す

る｡一方､リサイクルボトム中のベンゼン可溶分 (BS(RBTM))は､褐炭と同様に溶剤と

の相互作用によって反応性の高いベンゼン可溶分 (BS★(RBTM))を生成するが､ベンゼン

不溶分 (BI(RBTM))は溶剤との相互作用は小さい｡
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したがって､褐炭液化プロセスの反応器内における反応は､BS'(M FC)､BI☆(MAFC)､

BS★(RBTM)､BI(RBTM)の4成分を初期反応物として進行していくものと考えることがで

きる｡

② 反応器における反応収率の推算方法

予熱器で生成したBS☆(MAFC)､BI★(MAFC)､BS☆(RBTM)､BI(RBTM)が反応器-と入

り､液化反応が進行して液化油等が生成される｡Fig.3･2に示したように､褐炭は反応性が

高く､反応の初期段階で急速な液化油の生成が見られることから､このような挙動は､

Wellerら7)の提唱する(Fig.3-6に示す)逐次反応モデルで説明することは難しく､Shalabi

ら8)の提唱する (Fig.3-7に示す)ような直接的な軽質化の反応経路 (k3やk5など)を加

味する必要があると考えられた｡

Asphaltenes

Fig.3-6 ReactionSchemeproposedbyWelleretal.

Fig.3-7 ReactionSchemeProposedbyShalabietal.

以上のように､褐炭の液化特性を考慮して､褐炭液化反応の反応器内における反応のモ

デルの構築を行った9)oその結果をFig.3-8に示すo反応性の高いBS'(M C)､BI★(MAFC)､

BS*(RBTM)は､反応の初期過程で速やかに分解して BI(如AFC)､BS､Distillate､H20､

C1-C4を生成する.その後､反応器内ではBI(MAFC)､BI(RBTM)､BSが徐々に軽質化し

て液化油であるDistillateを生成していく｡
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Fig.3-8 ReactionSchemeonBrownCoalLiquefactioninReactors

-75-



本モデルに至るまでに､種々の反応経路を検討したが､個々の経路の全てにわたって科

学的な意味づけを行い､反応経路の必要性について明確に判断していくことは極めて困難

であるため､反応経路として意味のないものを除外した後､実験結果をできるだけ精度良

く再現できる反応経路を選択してFig.3-8の反応モデルを得た0

3.4反応速度の算出方法

前述のように､液化反応の反応成績は､予熱器と反応器の部分に分けて推算することと

し､予熱器の部分はプラグフロー型反応器による予熱器のシミュレーション実験結果に基

づいて収率分布を求め､反応器の部分はランビングされた反応モデルに基づく反応速度と

完全混合槽列モデルから収率分布を求める｡ここでは､反応器における収率分布算出のた

めの反応速度算出方法について述べる｡

石炭液化反応は､一般的に反応物に対して一次反応と考えられることから10)ll)､Fig.3-8

の反応モデルを反応速度式として記述すると(1)式を得ることができる｡
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dlBI～(MAFC)]

dt

dlBI(MAFC)]
dt

-(kl･k2･k.5･k.6)lBI･(MAFC)]

k.lBI･(MAFC)]-(k5+k6+k,+k8)lBI(MAFC)]

幽 =k,lBS～(MAFC)].k5lBZ(MAFC)].k.2lBI(RBTM)]
dt

+k.,lBS*(RBTM)]-(k9+kl.+kl.)lBS]

dlDISTILLATE]
dt

dlBS*(MAFC)]
dt

dlBZ(RUM)]
dt

dlBS*(RBTM)]
dt

dlBI(H20)]
dt

dlBI(C1-C4)]
dt

ここで､A,･

【]

k2lBI･(MAFC)]･k.lBS*(MAFC)]Ik6lBI(MAFC)]
+k,lBS]+k..lBS*(RBTM)]

-(k3+k4+kl,+k18 )lBS*(MAFC)]

-k.2 lBI(RBTM )]

-(kl,+kl. )lBS*(RBTM)]

k,lBI(MAFC)]+k.IlBS]+k.5lBI*(MAFC)]+k.8lBS*(MAFC)]

k8lBI(MAFC)]+kl｡lBS]+k16lBI*(MAFC)]+kl,lBS*(MAFC)]

各反応経路の反応速度定数 ()'=1-18)

各成分の反応器内における濃度

完全混合槽の物質収支式に(1)式を代入すると､(2)式を得ることができる｡n槽の反応器

を直列に設置した場合は､この計算をn回繰り返すことによって､各成分の反応器出口濃

度を算出することができる｡

-77-



′0
,〟

5
,i(I

,〟
~

0
た
2

0

2
･lんへ

.ヽ
,

ノb

九九

.〟

00

L▲
7
･･#■
6

た
5

㌔

o

･･E<
5
･l･

lBI'(MAFC)]

lBI(MAFC)]

lBS]

lDISTLLLATE]

lBS*(MAFC)]
lBI(RBTM)]

lBS*(RBTM)]
lH20]

[cl-C4]

I

各成分濃度

(気液平衡考慮)

0 0 0 0
0 0 0 0

-k -k -k 0 k
9 10 11
k 0 A
9 4

0 0 1k -k -k -k
3 4 )7 18

0
0
0

0
0
0

13

_4

o

L<

･た

12

0
0

んへ

0 0 0 -k

0 0 0 0

0
0

--

0

･iL

.〟

8

7

hB<

ん凡

12

4
～1

0
3
･･r

00
000 0 00

(lBI･(MAFC)]O- lBI･(MAFC)],)/I
(lBI(MAFC)].-lBI(MAFC)],)/I
(lBS].-lBS].)/I

(lDIST+LLATE].- lDISTILLATE],)/T

(lBS･(MAFC)].-lBS･(MAFC)].)/I
(lBI(RBTM)].-lBI(RBTM)].)/T
(lBS*(RβTM)]0
(lH20].
([Cト C41｡

I

各成分の

反応器出口濃度

-lBS*(RBTM)]i)/r
-lH20].)/I

-lc1-C4].)/I

I

各成分の

反応器入口濃度

(2)

実験データを使って反応速度を算出する際には､非線形最適化計算手法のひとつである

山登り法を用いた｡本手法では､まず任意の反応速度定数を仮定して反応器出口濃度を計

算し､実験値と計算値の誤差が最小になるような反応速度定数を探索して反応速度定数を

決定する｡

3.5反応速度に対する反応因子の影響補正

第2章で述べたように､褐炭液化反応速度に影響を与える因子として､反応温度に加え

て､褐炭の性状､溶剤の性状､触媒濃度､水素分圧等が関与し 12)､これらの因子の反応速

度に対する影響の補正方法も重要となる｡

本検討では､反応速度定数として(3)式のArrhenius式をもとにして､(4)式のように頻度

因子の補正項を付加することにより､これらの反応因子の影響を補正を行うことにした｡
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･Am henius式

kE'=Aiexp

･反応因子の影響を考慮したArrhenius式

ki-AiPlalp2a2 ･･･ pnan exp〔一芸 )
ここで､ kl' 各反応経路の反応速度定数 (1'=1-24)

Al' 頻度因子 ()'=1-24)

El' 活性化エネルギー (1'=1-24)

P D 反応因子

aD 反応因子にかかる定数

D : 反応因子の個数

(3)

(4)

反応速度定数の中の頻度因子 (Aj)､活性化エネルギー (El)､反応因子にかかる定数 (aD)

は､上記と同様の非線形最適化計算法を用いて決定した｡

3.6まとめ

複雑な石炭液化反応に対する反応速度を求めるために､従来から反応に関与する成分を

ある一定の基準でグルーピングする手法 (ランビングモデル)の適用が試みられてきた0

本研究では､この手法をもとに､褐炭の液化反応特性を考慮して独自に開発した褐炭液化

反応モデルを構築した｡この反応モデルは下記の特徴を有する｡

① 褐炭液化反応において､液化プラントの流動条件や反応条件を考慮して､予熱器と反応

器の部分に分けてモデル化し､それぞれに最適な反応成績の推算手法を確立した｡

② 予熱器はプラグフロー型反応器と見なせるため､予熱器における反応の収率分布は､急

速昇温が可能なオートクレーブを使った予熱器シミュレーション実験から推定した｡こ

れらの結果から予熱器における反応は Fig.3-5で示される経路で記述できることが明

らかとなった｡

③ 反応器は完全混合状態とみなせるため､完全混合槽列モデルとFig.318に示すランビン

グ手法に基づく反応モデルを使って反応器における収率分布を推算するための手法を

確立したO
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④ 石炭液化反応には石炭性状､溶剤性状､触媒量､水素分圧などの反応因子が関与するこ

とがわかっている｡反応速度に対するこれらの因子による影響を補正するために､

Arrhenius型反応速度定数の頻度因子に補正項を付加し､反応速度推算精度を向上させ

た｡

以上の結果を総合すると､褐炭液化反応について､予熱器および反応器における反応は

Fig.3-9に示すモデルで記述できることがわかったOこのモデルを使って反応速度を求めた

結果､ならびにその推算精度については､次章に記述する｡
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Fig.3-9 ReactionSchemeonBrownCoalLiquefaction
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第4章 褐炭液化反応速度の算出と液化収率推算精度の検証

褐炭は歴青炭と比較して高い反応性を有し､精度の高い褐炭液化反応速度の推算手法を

確立するためには褐炭の特性を考慮した反応モデルを構築する必要がある｡第3章では､

それらを考慮して構築した反応モデルの結果について述べた｡本章では､本モデルと小型

連続試験装置による実験結果を使って反応速度定数を求めた結果とその精度､ならびに本

モデルをパイロットプラントの運転条件に適用して算出した収率分布の計算値と実測収率

との比較を行い､本推算手法のスケールアップに対する適用性について考察する0

4.1 反応速度算出結果とその精度

(彰 小型連続試験装置による液化試験

実験に用いた小型連続試験装置 (石炭処理量 0.1トン/日)のフローシートを Fig.4-1

に示す 1)2)3)0

Fig.4-1 SimplifiedFlowDiagramofContinuousCoalLiquefactionFacility

1:Make･upTank,2:FeedTank,3:Compressor,4:H2Accumulator,5:H2FlowMeter,6:PressureRegulator,

7:ControlValve,8:SlurryPump,9:Preheater,10:1stReactor(R･01),10:2ndReactor(R-02),10:3rdReactor(R-03),

ll:ReactorLiquidSampler,12:GasSampler,13:SamplerforCondensate,14:GasLiquidSeparator(V･04),

15:SlurryPump,16:GasRecyclePump,17:NaphthaTank,18:ProductLiquidReceiver,19:GasMeter,20:N2

Accumulator
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石炭は溶剤 (沸点 :180-420℃留分)および触媒と混合してスラリーとし､高圧スラリ

ーポンプで予熱器 ･反応器系-供給される｡予熱器手前で所定量の水素が加えられ､予熱

器で昇温された後､3槽直列の完全混合樽型反応器-供給され､所定の温度 ･圧力 ･時間

で反応させた後､気液分離器で非凝縮性ガス (水素､一酸化炭素､二酸化炭素､メタンか

らブタンまでの軽質炭化水素ガス)と生成液に分離される｡広範囲にガス流量を変える実

験では､ガス循環ポンプを使用して第1反応器-ガスをリサイクルすることによって行っ

た｡また､本装置は反応器1槽のみの運転や2槽直列による運転も可能であり､滞留時間

と滞留時間分布を変えた実験も行った｡液化油収率を高めるために､生成物中の高沸点留

分をリサイクルして､もう一度反応器系に戻す所謂 "ボトムリサイクル"運転を行う際に

は､得られた生成液を蒸留によって分画し､420℃以上の留分を回収してスラリー調製槽-

戻して行った｡

生成液の分析にはASTM-D1160法に準拠した単蒸留法を用い､CLB留分(CoalLiquid

Bottom､沸点420℃以上の留分)､溶剤留分 (沸点180-420℃の留分)､ナフサ留分 (沸点

180℃以下の留分)､および水の4成分に分離した｡CLB留分は､さらにベンゼンを使っ

た溶剤分別法により､ベンゼン可溶分 (BS分)とベンゼン不溶分 (BI分)に分画した｡

ガス成分の分析はプロセスガスクロマトグラフ (柳本製 AG-1000TH)を用いてオンラ

インで測定し､水素 ･一酸化炭素 ･二酸化炭素 ･メタン･エタン･プロパン･ブタンに分

けて定量した｡

原料炭にはオーストラリアのビクトリア褐炭であるモーウェル炭とヤルーン炭を､溶剤

にはパイロットプラントの循環溶剤を使用した｡Table4-1に代表的な褐炭の性状を示す､

小型連続試験装置における液化試験では､石炭は予め窒素気流中で乾燥したものを原料と

した｡また､溶剤の性状をTable4-2に示す｡

Table4-1 TypicalPropertiesofCoals

｢ ElementalAn alysis(wt%daf)('1) proXiふateAn alysis(wt%)(★2)

C H N S 0(difD('3) Ash VM Moisture

Yallourncoal 68.0 4.6 0.5 0.2 26.7 1.9 43.5 ll.5

('1)basedondryandashfreebasis

(★2) ash,VM:drybasis,Moisture:asrecieved(pre-driedundernitrogennow)

(*3) 0(difD=100-(C+H+N+S)
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Table4･2 TypicalPropertiesofSolvents(b.p.180-420℃)

ElementalAnalysis(wt%) H/C fa Tb50(★2)【℃]C H N S 0(difO(★1)

Run4(50tノdPilotPlant) 87.1 8.4 0.9 0.2 3.4 1.15 0,62 303

(★1)0(diff)=100-(C+H+N+S)

(★2)temperatureat50vol%boilingpoint

液化生成物の収率は､本試験装置の入口と出口の物質収支の差から求め､水素消費量 ･

CO+CO2､H20､C1･C4(メタンからブタンまでの炭化水素ガス)､Distillate(沸点 180-

420℃留分の液化油)､CLB (沸点 420℃以上の重質油)に分けて､原料石炭中の無水無灰

炭 (dafc:dryashfreecoalbasis)に対する比として算出したO

小型連続試験装置(BSU)を用い､反応条件を変えて84点の実験を行った｡反応条件の範

囲をTable4･3に示す｡

Table4-3 RangeofReactionConditionsonBSUExperiments

ReactionTemperatureloC] 430-450

ReactionPressure[MPa】 15-20

ActualResidenceTime【min] 24-242

Solvent/CoalRatioH 2.1-2.8

BottomRecycleRatio[%dafc] 3.-96

.Catalyst(amount【%dafcasFe]) ⅠronOXide(1.5-6)

また､第2章で述べた反応速度に関与する因子の範囲をTable4-4に示すo

Table4-4 RangeofReactionParametersonBSUExperiments

H/CRatioofCoalH 0.80-0.85

0/CRatioofCoalH 0.27-0.33

H/CRatioofRecycleBottomH 0.85-1.05

HydrogenPartialPressure【MPa】 10-15
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② 反応速度定数の算出結果

液化反応工程における反応速度は､Fig.3･9に示す反応モデルに基づいて推算した｡すな

わち､予熱器出口 (反応器入口)における組成を実験式から求め､それを反応器の入口組

成とした｡次に反応速度を仮定して完全混合槽列モデルの物質収支式から反応器出口組成

を算出する｡各成分収率の実験値と計算値の差を求め､その誤差が最小となる反応速度を

非線形最適化計算法 (山登り法)を使って求めた｡

この方法を使って､Fig.3-9の反応経路であるkl～k18までの活性化エネルギーの算出結

果を､Table4-5に示す｡

Table4-5 ActivationEnergiesforBrownCoalLiquefactionReaction

Reaction ActiVationEnergy【kcal/mol】

k1 BI*(MAFC)- BI(MAFC) 30.4

k2 BI*(MAFC)- Distillate 33.6

k3 BS*(M C)- BS 31.8

h4 BS*(M C)- Distillate 34.2

k5 BⅠ(MAFC)- BS 22.8

ke BⅠ(MAFC)- Distillate 32.6

k7 BⅠ(MAFC)- H20 22.0

k8 BⅠ(MAFC)-→C1-C4 50.6

k9 BS一一Distillate 32.5

k10 BS- C1-C4 50.0

klI BS- H20 23.6

k12 BⅠ(RBTM)- BS 26.3

k13 BS☆(RBTM)- BS 27.5

k14 BS☆(RBTM)- Distillate 31.1

k15 BⅠ★(MAFC)- H20 22.8

k16 BⅠ☆伽AFC)- C1-C4 50,0

k17 BS*(MAFC)- C1-C4 50.0

次に､(1)式に示すように､反応速度定数における頻度因子の中に反応速度に影響を与え

る因子による補正項を盛り込み､実験結果から､それぞれの係数と頻度因子を求めた｡そ

の結果をTable4-6に示す｡
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BTM'H/C
(
PH2
120〕
ei
(
PH2/PH20
10)pexp(-=〕(1,

ここで､kl':反応速度定数､ αll:頻度因子､El':活性化エネルギー､

Coallt10:石炭のH/C､CoalOVC:石炭の0/C､CAT:触媒濃度

BTMHyC:リサイクルボトムのH/C､PH2:水素分圧､

PH2GH20:水素分圧と水分圧の比

(1)式において､各因子の値を定数で除した値をパラメータに用いているが､これらは非

線形最適化計算における桁落ち等の誤差を小さくするために各因子の値をそれぞれの平均

値で規格化したものである｡
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③ 液化収率分布の推算精度

ここで求めた反応速度定数の精度を確認するために､液化収率分布の計算値と実測値の

比較を行った｡その結果をFig.4-2に示す｡
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(PDUdata)

液化油収率 (Distillate)､CLB収率ともに実験値と計算値は良好な一致を示し､ここで

開発した褐炭液化反応モデルと反応速度算出法が妥当であることを示していると考えられ

た｡炭化水素ガス収率および水収率については､変動幅が小さく明確ではないが､これら

も十分な推算精度であると考えられる4)0
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CLB収率の内訳であるBI収率とBS収率について､計算値と実測値の比較をFig.4-3

に示す｡これらの収率についても､良好な推算精度を得ることができた｡
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(PDUdata)

これらの収率の実測値と計算値について､推算精度を検討するために､相関係数と標準

誤差を求めた結果をTable4-7に示す｡

Table4-7 AccuracyofEstimationofLiquefactionYields(PDUdata)

BⅠ BS Distillate C1-C4 H20

CorrelationCoefficient 0.82 0.94 0.91 0.77 0.74

BI収率､BS収率および液化油収率の相関係数は高く､また標準誤差も満足できるレ

ベルにあるOまた､炭化水素ガス収率と水収率の相関係数はやや低いが､標準誤差として

は満足できるレベルとなった｡以上の結果から､小型連続試験装置における､褐炭液化反

応の収率分布推算に本手法が十分に適用できることがわかった｡

4.2 反応速度定数のパイロットプラント-の適用結果

① パイロットプラントによる液化試験

褐炭液化パイロットプラント(石炭処理量50トン/日)の石炭液化工程のフローをFig.

4-4に示す｡
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Reactors

Hydrogen/
RecycleGas

Fig.4-4 SimplifiedFlowDiagramofLiquefactionSectioninPilotPlant

小型連続試験装置と同様に､石炭は溶剤 (沸点 :180-420℃留分)および触媒と混合し

てスラリーとし､高圧スラリーポンプで予熱器 ･反応器系-供給される｡予熱器手前で所

定量の水素が加えられ､予熱器で昇温された後､4槽直列の気泡塔型反応器-供給され､

所定の温度 ･圧力 ･時間で反応させた後､気液分離器で分離される｡

生成物の分析､ならびに収率分布の計算については､小型連続試験装置と同じ手法を用

いて行った｡

このパイロットプラントでは､収率分布を把握するために精密な91点の物質収支の測

定を行った｡そのときの反応条件の範囲をTable4-8に示す｡また､その他の反応速度に関

与する因子の範囲をTable4-9に示す｡

Table4･8 RangeofReactionConditionsonPilotPlantExperiments

ReactionTemperatureloC] 432-451

ReactionPressure【MPa】 16-21

ActualResidencenme【min] 30-62

Solvent/CoalRatioH 2-3

BottomRecycleRatio[%dafc] 23-107

Catalyst(amountl%dafcasFe]) ⅠronOXide(1.3-3.3)
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Table4-9 RangeofReactionParametersonPilotPlantExperiments

H/CRatioofCoalH 0.78-0.95

CatalystConc.inLiquidPhase[wt%] 0.8-5.2

H/C.RatioofRecycleBottomH 0.84-0.94

HydrogenPartialPressure【MPa] 12′-17

② 液化収率分布の推算値と実測値の比較

次に､ここで求めた反応速度定数について､反応器のスケールアップに適用できるかど

うかを判断するために､パイロットプラントの運転条件と上記の反応速度推算手法を使っ

てパイロットプラントの収率分布を求め､パイロットプラントの運転結果と比較した｡そ

の結果をFig.4-5に示すO
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液化油収率 (Distillate)､CLB収率､炭化水素ガス収率および水収率について､パイロ

ットプラントの収率分布が精度よく推算できることがわかった5)6)0

また､CLB収率の内訳である､BI収率とBS収率について､同様に比較した結果を

Fig.4-6に示す｡
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これらの収率についても､良好な推算精度が得られ､本推算手法によって､収率分布が良

好に推算できることが明らかとなった｡

これらの収率の推算値と実測値について､推算精度を検討するために､相関係数と標準

誤差を求めた結果をTable4-10に示す｡

Table4-10 AccuracyofEstimationofLiquefactionYields(PPdata)

BⅠ BS Distillate C1-C4 H20

CorrelationCoefficient 0.77 0.87 0.85 0.84 0.05

BI収率､BS収率､液化油収率および炭化水素ガス収率の相関係数は高く､また標準

誤差も満足できるレベルにある｡また､水収率の相関係数は低いが､これは変動幅が狭い

ためであり､標準誤差としては十分満足できるレベルとなった｡以上の結果から､本液化

反応モデルと反応速度算出手法により､パイロットプラント規模までスケールアップした
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プラントにおける液化収率分布を､十分な精度で予測できることがわかった｡

4.3 まとめ

第3章で構築した褐炭液化反応モデルおよび反応速度推算手法に基づいて､小型連続試

験装置による実験結果を使って反応速度定数を算出した｡この反応速度定数から推算した

液化油収率分布の計算値と小型連続試験装置による液化油収率分布の実測値は良好な一致

を示し､本反応モデルおよび反応速度推算手法の妥当性を検証することができた｡

この推算手法を使い､パイロットプラントの運転条件に適用して､パイロットプラント

の収率分布を予測した｡推算結果とパイロットプラントの運転結果に基づく収率分布は良

好な一致を示し､本推算手法は反応器のスケールアップにも十分適用できることがわかっ

た｡
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第5章 褐炭液化反応器スケールアップ-の適用事例

本研究では､褐炭液化反応について精度の高い反応速度解析を行い､高い信頼性を有す

るスケールアップ手法を確立して､商業規模石炭液化プラントの設計に適用することを目

的として研究を進めてきた｡現在､これらの成果を使って商業規模プラントの事業化可能

性調査 (フィジビリティー ･スタディー)を行っている｡

本章では本研究を活用して石炭液化反応器を設計し､インドネシアに商業プラントを建

設したときの経済性や実施可能性を予備検討した事例について述べる1)2)3)0

5.1背景と目的

インドネシアは､現在OPEC (石油輸出国機構)の一員であり､目量約 130万バーレ

ルの原油を生産し､目量約22万バーレルを日本-輸出している｡これは日本の輸入原油の

約5.1%に相当する量であり､中東を除くと日本の国別輸入割合の中で最も高い割合を占め

る｡一方､インドネシアにおける原油の可採年数 (良/P値､確認可採埋蔵量と生産量の

比)は10.8年となっており､大規模油田を新たに発見することが難しくなっていること､

および自国の経済成長にともなう石油消費量が急速にのびていることから､今後 10年以内

に石油の純輸入国に転ずる見込みとなっている｡Fig.5-1にインドネシア科学技術応用評価

庁 (BPPT)の発表した原油の生産量と消費量の実績､および2020年までのそれぞれの予

測を示す｡
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インドネシア政府はこのような状況を憂慮し､自国に豊富に存する石炭､とくに商品価

値の低い褐炭を石炭液化技術によってガソリン･軽油などの輸送用燃料に転換したいと考

えており､日本政府に対して石炭液化技術に関する研究協力を要請してきた｡

日本としては､これまで開発してきた褐炭液化技術を利用する格好の機会であるため､

本要請を受けることになり､1994年に新エネルギー ･産業技術総合開発機構 (NEDO)

とインドネシア科学技術応用評価庁 (BPPT)は石炭液化技術協力に関する覚書 (MOU,

MemorandumofUnderstanding)に調印した｡NEDOは褐炭液化技術を開発してきた

(秩)神戸製鋼所に委託して､本研究協力を進めているC

ここでは､液化プラントの規模として､石炭処理量30,000トン/日 (無水 ･無灰炭ベー

ス)､日量約 13万バーレルの製品液化油の生産を想定して検討を進めてきた結果について

述べる｡

5.2事業化可能性調査の手順

Fig.5-2に本事業化可能性調査の手順を示す｡

≡

≡

≡

≒

!

SiteInvestigation&CollectingCoal
Samples
Sumatra
Bankocoal,Cerentietc.
Kahmantan
Berau,Adaro,Asam-Asametc.

Selectionofplantlocation
Optirni2:ingReactionConditions
GrasplngOptlmumYieldStructure

&QualityofProductOil

OptimizingProcessFlow
CalculatingMaterialBalance
CalculatingHeatBalance

Speci丘cationorMainEquipment
Conceptual Design of Main
Equipment

LecatiOnFactor
ConstructionCostofPlant

PriceofRawMaterials
DiscountedCashFlowMethod
SensitivityAn alysis

FinancialAn alysisofProject
EvaluationofEnvironmentalImpact

Figure5-2 ProcedureofFeasibilityStudy

-96-



まず､インドネシアにおける石炭の埋蔵量や性状を調査し､石炭液化の候補炭となる石

炭のサンプルを収集する｡これらの石炭を使って液化反応のスクリーニング試験を行い､

有力な候補炭を選定して､小型連続試験装置 (BenchScaleUnit)による反応性 ･操作性

の評価試験を行う｡

スケールアップの基本的手順では､次に大型のパイロットプラントを用いた液化試験を

行うことになるが､褐炭液化 (BCL)プロセスの場合は豪州のパイロットプラントで豊

富な経験を有しているとともに､スケールアップのための反応器シミュレータやプロセ

ス ･シミュレータが完備しているため､このステップでは豪州のパイロットプラントで構

築した成果が活用できる｡したがって､小型連続試験装置による試験結果と反応器シミュ

レータ等を使って物質収支や熱収支を算出し､反応器やその他機器のスケールアップを行

う｡

これらの結果をもとに､機器の選定を行って建設費を算出し､財務分析を行い､液化プ

ラントの事業化可能性について評価する｡

5.3石炭液化候補炭の選定

インドネシアの石炭資源をTable5-1に示す｡インドネシアの石炭埋蔵量は約270億 トン

(世界の石炭資源の約2.7%)と考えられており､その60%以上は褐炭に分類される低品位

炭が占め､現在は地元での発電など､限定された用途に使用されているのみである｡イン

ドネシア政府は､商品価値の高い歴青炭等については輸出にまわし､低品位の褐炭や亜歴

青炭をガソリン･軽油等の輸送用燃料に転換して自国のエネルギーとして利用したいと考

えている｡

Table5-1 CoalReservesinIndonesia

(Unit:milliontons)

Sumatra 14 158 4,584 16,924 21,681

Ⅹalimantan 1,632 3,077 4,709

ⅠrianJaya 1 3 4

Tbtal 14 1,807 7,751 16,939 26,511

(source:ref.4)

以上のようなインドネシア政府の政策としての側面と石炭資源の埋蔵量 ･立地条件を考

慮して､スマトラ島から2炭種 (バンコ炭､チェレンティ炭)､カリマンタン島から3炭種
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(アダロ炭､パシール炭､プラウ炭)を候補炭に選定し､石炭サンプルを入手してスクリ

ーニング試験を行ったOここで使用した石炭の性状をTable5-2に示すOこれらの石炭は､

いずれも低炭化度亜歴青炭から褐炭に分類される石炭であり､インドネシア炭に比較的共

通して見られる低灰分 ･低硫黄分の特色を有している｡バンコ炭とチェレンティ炭は水分

の含有量が多く､輸送には適さないため､商業的には採掘されていない｡

Table5-2 ProximateandUltimateAnalysesoHndonesianCoals

Banko 35.7 2.8 55.1 73.2 5.6 1.1 0.4 19,7 0.92 0.20

Adaro 25.0 1.4 46.7 73,6 5.2 1,0 0.1 20.1 0.84 0.21

PaSir 16.0 1.0 46.6 74.2 5,1 1.4 0.1 19.2 0.83 0.19

Berau 23.5 6.4 46.6 72.0 4.9 1.6 0.6 20.9 0.82 0.22- ｣

Note:ar:asreceived,db:drybasis,daf:dryandash血･eebasis,

diff.:1001(C+H+N+S)

これらの石炭を使い､′ト型のオートクレーブ装置 (内容積0.5リットル)を用いて液化ス

クリーニング試験を行ったときの反応条件をTable5-3に示す｡この装置は水素封入型のオ

ートクレーブで､水素の初期圧を 10MPa､反応温度を450℃､反応時間を60分に設定し

た｡初期状態における水素量は石炭 (無水 ･無灰炭)あたり38wt%となり､液化反応で消

費される水素量に対して大過剰となるように設定している｡触媒には 1ミクロン以下に粉

砕した鉄鉱石 (Fe208)を､溶剤にはアントラセン油を用いた｡

Table5-3 ReactionConditionsofCoalLiquefactionScreeningTest

ReactionTemperature【℃】 450

InitialPressurelMPa] 10

ReactionPressure【MPa] 21-24

ReactionTime【min】 60

HydrogenChargedlwt%,daf] 38

Catalyst ⅠronOXide(Fe203)

AmountofCatalystChargedtw七%,asFe] 7

SulfurlSrFeatomicratio] 1

Solvent AnthraceneOil
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これらの試験結果をTable5-4に示す

Table5-4 ResultsofCoalLiquefactionScreeningTest

(Unit:wt%daf)

pas㌃ ｢ 8.1 3.0 10.8 18.7 63.2

Berau 5.7 4.4 13.5 18.4 64.1

Note:△H2:Hydrogenconsumption,CO支:Carbonmono･oXideandcarbon血･oXide

Hy血ocarbonGases:C1･C4gases,Oil:Hexanesolublematerials

Asphaltene:Hexaneinsolubleandtoluenesolublematerials

Residue:Tolueneinsolublematerials

液化油収率 (ここでは､-キサン可溶分の収率と定義した)はすべての石炭について60%

を越えており､インドネシア炭は高い液化特性を有することがわかった (豪州褐炭の場合

は同一条件で液化池収率は56%).とくに､バンコ炭の液化油収率は高く､72.2%を示したO

石炭化度が低く酸素含有量の高いチェレンティ炭については､CO+CO2収率や水収率が高

く､液化収率を高める上からは好ましくない｡また､ここで採用した反応条件下では､ア

グロ炭､パシール炭､プラウ炭の液化油収率はチェレンティ炭と同程度となったが､これ

らの石炭についてはアスフアルテン収率が高いため､これらを反応器-リサイクルするこ

とによって液化油収率を更に高められる可能性は残っている｡いずれの石炭の場合も､残

液 (Residue:TolueneInsoluble)の生成は認められず､高い反応性を有する｡

以上の液化特性に関する試験結果､ならびにインドネシア政府がバンコ炭のように水分

が高く､発熱量の低い低品位炭の有効活用の方法を模索している状況から､今回の石炭液

化事業化可能性調査の候補炭としてバンコ炭を選定した｡

5.4石炭事夜化プロセスの設計

小型連続試験装置やオートクレーブ装置を使ってバンコ炭の詳細な液化試験を行い､換

作条件の液化油収率や製品性状に対する影響を検討した｡これらの結果をもとに､反応器

シミュレーションプログラムやプロセスシミュレーションプログラムを使って､Fig.5-3に

示すBCLプロセスについて､最適なプロセスの換作条件やそのときの液化油収率分布､

製品性状を求めた｡
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DAORecycle

Fig.513 ProcessFlowDiagram ofBrownCoalLiquefaction(BCL)Process

ここで求めたBCLプロセスの換作条件と液化収率構造を､Table5-5およびTable5･6に

示す｡また､製品液化油の性状をTable5-7に示す｡

Table5-5 ProcessConditionsforBankoCoalLiquefaction

ProcessUnit ProcessConditions BCLprocess

Primary ReactionTemperature 450℃

ReactionPressure 15MPa

ReactionTime 65min.

Hydrogenation Catalyst LimoniteO.6wt%aSFe
SolVent1)/CoalRatio 2.Owt/wt

BottomRecycleRatio 80wt%ondafc

ⅠnlineHydrotreating ReactionTemperature 1st320℃､2nd360℃ReactionPressure 15MPa

LHSV 0.5hr-1intotal

Solvent SettlingTemperature 270℃′SettlingPressure 3.5MPa

De-ashing SolventforDeashing Naphtha

AshinSettlerOvew-flow 2000ppminDAO

Note:1)BottomFractionIncluded

-100-



Table5･6 ProcessYieldStructureforBankoCoalLiquefaction

(Unit:wt% da≠)

COXl) HydrocarbonGases2) Water LightOi13) MiddleOi14) CLB5) △H26)

ⅠnlineHydrotreatment 0.57 0.40 2.14 10.87 -12.06 0 -1.92

Note:1)CO支:CO+CO2,2)C1-C4Hy血∝arbonGases,

3)LightOil:C5Hy血ocarbons-220℃ (boilingpoint)

4)MiddleOil:220-420℃ (boilingpoint)

5)CLB:CoalLiquidBottom(420℃+boilingpoint)

6)△H2:Hy血ogenConsumption

Table5･7 TypicalQualityofProductOils

Process BCLprocess

FeedCoal

OilType

Fraction

Density ど/cc

BankoCoal

HydrotreatedOil

C5･420℃ (mainlyC5-350℃)

0.90

UltimateAn alysis wt%

C

H

N

S

O(diff.)

87.5

12.1

100ppm

lOppm

O.4

H/CAtomicRatio 1.67

fa(CarbonAromaticity) 0.32

5.5石炭液化プラントの立地と規模､および反応器の設計

① 液化プラントの立地場所の選定

液化対象炭であるバンコ炭は褐炭に分類され､Table5-2に示すように約 35%の水分を含

む｡また､乾燥すると自然発火することから､長距離の輸送には適さない｡したがって､

液化プラントは山元に建設し､製品油を輸送するのが現実的と考えられる｡

Fig.5-4にバンコ炭田と石炭液化プラントの立地想定地点であるタンジュンエニム地区

の位置を示す｡タンジュンエニム地区はインドネシア南スマトラのパレンバンから南西に

約200km入った内陸部にある｡
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IrianJaya』も

この地域にはバンコ炭田の他にも多く

の炭田があるが､これらの爽炭層は地質

学的には中新世中 ･後期のムアラユニム

Fa 層に属し､比較的若い石炭に属する.し

LJUAFtAENLLA

COALL濫 ENF.ACT-0"-
(BANKOCOALNME)

:TANJUNCiENILA
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$OUTHSUMATRA
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かしながら､この地域には火成岩の貫入

がみられ､その周辺部の石炭は熱履歴に

よって石炭化度が高まっており､同一爽

炭層にもかかわらず､無煙炭から渡青炭､

褐炭まで幅広い石炭が埋蔵する｡

この中で､石炭化度の高い歴青炭や一

部の亜歴青炭は､インドネシアの石炭公

wESTJAVA 社(PTBA)が採掘しており､年間1,000

万 トン以上を生産している｡液化対象炭

であるバンコ炭は水分含有量が高いため

Fig.5-4 PossibleLocationofBrownCoal に商業的には生産されていないが､採掘

LiquefactionPlant 権は石炭公社が有しており､液化商業プ

ラント換業時には石炭公社がその供給を

補償しているため､原料石炭の確保上の問題はない｡

製品液化油はタンジュンエニム地区から新規に敷設したパイプラインによってパレンバ

ン近郊のプラジュ､または海に面したタンジュンアピアピまで輸送して出荷する｡

② 石炭液化プラントの規模と反応器の設計

石炭液化プラントの規模として､石炭処理量6,000t/a(無水 ･無灰炭ベース)のプラント

を5ユニット併設した30,000t/dを想定しており､日産120,000バーレル以上の液化油を生

産する｡1ユニット6,000t/dの設備容量は､高温 ･高圧で運転される液化反応器の製造限
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界と輸送限界を加味して選定したO

石炭液化の商業規模反応器の概略形状を Fig.5-5に示す｡あわせて小型連続試験装置

(BenchPlant)とパイロットプラント(PilotPlant)の反応器の概略形状を比較のために

示すo

Slurry outlet

Slurry 工ntlet

Slurry Zntlet

P土1ot Plant (×2)

126mmID
Slurry lnと1e亡 Outlet

Com erc土alPlant Bench Plant (×10)

Fig.5-5 ComparisonofLiquefactionReactors

商業規模反応器は内径3,8m･長さ27.3mで､設計温度480℃ ･設計圧力 18MPaGの条

件では肉厚が226mmとなり､総重量は867tに達する巨大反応器となる (材質は3CrlMo

銅､SUS347のオーバーレイを行う)｡必要な平均滞留時間である65分を得るためには､

これらの反応器を2塔直列に設置する必要がある｡

また､商業規模プラントの1ユニット(6,000t/d)の反応器を1系列で実現することは難

しく､Fig.5-6に示すように反応器の部分を2系列化する必要があるOしたがって､6,000t/d

規模ではこの反応器が4基必要となるため､30,000t/d規模の商業プラントでは､反応器が

4基×5ユニット-合計20基必要となる｡
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Fig.5-6 ReactorsArrangementforoneUnit(6,000t/d)

ofCommercialPlant

このような反応器は鍛造でつくられるが､一体物でタンジュンエニムの山元まで輸送す

ることはできないため､3分割程度に分割して製造し､現地で溶接 ･焼鈍して完成させる

ことになる｡

5.6石炭液化プラントの全系物質収支の検討

商業規模液化プラントでは､上記で述べた液化工程の他に､ユーティリティーを含めた

種々の工程が必要となる｡また､液化工程で必要な水素の製造方法も重要となり､ここで

は石炭ガス化法と天然ガス水蒸気改質法の2種類の方法を検討した｡これらを含めた全系

の物質収支をFig.5-7に示す｡

水素を石炭ガス化法で製造する場合は､液化工程を含めた石炭の必要量の合計が約

81,000トン/日となる｡その他に､液化工程で使用する触媒 (水酸化鉄系鉄鉱石)､電力 (買

電+自家発電)､工業用水､発電設備で使用する脱硫用石灰石等が必要となる｡水素を天然

ガス水蒸気改質法で製造する場合は､石炭必要量が50,000トン/日となるが､別途天然ガ

スが7.2百万Nm3/ 日必要となる｡

水素を天然ガス改質法で製造する場合は改質反応器で多量の燃料ガスが必要となり､石

炭ガス化水素製造法と比較して液化プラントの熱バランスが変わる｡燃料ガスにはプロセ

スのオフガスが使われるが､この中には液化油の軽沸分も含まれており､石炭ガス化水素

製造を採用した場合はこれらの軽沸分も製品として回収できることから､両者で液化油の

生産量にも差が生じる｡石炭ガス化法の場合は13.3万バーレル/日､天然ガス水蒸気改質

法の場合は12.6万バーレル/日の液化油が生産される｡その他に､副産物としてアンモニ

ア､フェノール､硫黄､LPG等も生産される｡
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Cbtalyst um山teO帽 :527t/d

Fig.5-7 0verallMaterialBalanceof30,000t/dCommercialPlant

Note:Upperfigure:hydrogenbynaturalgassteamreforming

Lowerfigure:hydrogenbycoalgasification

5.7石炭液化プラント建設費の算出

上記で得られたプロセス物質収支をもとに､必要な機器の設計 ･選定を行い､液化プラ

ントの建設費を求めた｡30,000t/d規模 (無水 ･無灰炭基準の液化原料に使われる石炭量)

の商業プラントの総建設費は､天然ガスの水蒸気改質法を使って水素を製造する場合が

40.7億ドル (約4,884億円)､石炭ガス化法で水素を製造する場合は52.4億 ドル (約6,288

億円)となる｡

Table5-8 ConstructionCostsofCoalLiquefactionPlantinIndonesia

BCLProcess BCLProcess
(hvdrogenfromnaturalgas) (hydrogenfromcoal)

Process

HydrogenSource NaturalGasSteamReforming BankoCoalGasi丘cation

30,000t/dPlant 4,073Million$ 5,239MillionS

また､液化プラントで製造された製品油は､液化プラントからタンカーで出荷できる場

所まで輸送する必要があり､その輸送費を考慮してFOB (FeeonBoard)価格を算出す
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る必要があるoFig.5･8にそのイメージを示す.出荷ターミナルをパレンバン近郊のプラジ

ュとした場合は､パイプラインの総延長は約220kmとなり､途中の4ヶ所にポンプステー

ションを設ける｡パイプラインはこの液化プラント専用に､新たに設置する必要があり､

これに要する建設と運転費用から､製品油の輸送費は0.9USS/バーレルとなった｡

ofTransportationandShippingTerminal

Tankers

Liquぬ ctionPlant Pipeline :

Fig.5-8 ProcedureofTransportingProductOilforDelivery

5.8石炭液化プラントの財務分析

財務分析には､長期のプロジェクトの収益性を評価するのに有効とされている多年度収

益法 (DiscountedCashFlow法)を使用し､一定の自己資本利益率 (ROE=IRRonEquity)

のもとで､返済計画通りに元利金を返済したときのキャッシュフローと自己資本が一致す

る液化油製品販売価格を求めた｡すなわち､下記に示す(1)式を満足する液化油販売価格を

求めることになる｡

㍗(税引後利益+減価償却費)∫-長短期借入金返済′ ÷ 自己資本
-3 .=1-_:;tT (1'r)i

ただし､ t : 基準年からの経過年

r : 割引率

=0 (1)

また､石炭液化プラントで製造される液化油は軽質油留分を主体としており､通常の原

油と比較してガソリンや軽油など付加価値の高い留分の得率を高めることができるOそこ

で､原油と液化油の留分構成を比較して､付加価値の差を原油換算係数とし､上記の計算

で得られた液化油販売価格をこの係数で除すことによって付加価値の差を補正することに

した5)｡ここでは､この係数を1.3に設定した｡
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本財務分析で計算に用いた前提条件をTable5-9に示す｡

Table5-9 KeyAssumptionsforFinancialAn alysis

PlantCapacity

PriceSettledYear

PlantSite

FeedCoal

CoalPrice

NaturalGasPrice

PlantConstruction

OperationPeriod

OperationDays

CrudeOilEqu.Factor

ExchangeRate

ExchangeRate

EquityRatio

30,000t/d･dafc Return onEquity(ROE)

1998 CompanyIncomeTaxRate

TanjungAgung LocationFactorl)(Japan)

BankoCoal LocationFactorl)(Australia)

15.22USS/t-dc LocationFactorl)(Indonesia)

0.0734USS/Nm3 LongTermInterestRate

4years ShortTermInterestRate

25years GeneralInnationRate

310days/year FeedCoalPriceEscalation

1.30 Lique丘edOilPriceEscalation

lUSS=¥135 NaturalGasPriceEscalation

lUSS=Rp.2,200 ConstructionCostEscalation

25% LaborWageEscalation

10.0%/year

30.0%/year

100.0

97.5

84.2

7.0%/year

5.0%/year

3.5%/year

4.0%/year

5.0%/year

5.0%/year

4.2%/year

4.5%/year

Note:1)forconstructioncostestimates

上記の方法で算出した液化油価格をFig.5-9に示す｡液化反応に必要な水素は､天然ガ

ス水蒸気改質法を採用した場合と石炭ガス化法を採用した場合について検討している｡ま

た､石炭ガス化プロセスとしてテキサコ法 (米国)､プレンフロー法 (独国)､ハイコール

法 (日本)の3種類について検討した｡2007年に液化プラント建設を開始して､2011年か

ら液化プラントを操業すると､天然ガス水蒸気改質法で水素を製造した場合は2011年にお

ける液化油の原油換算価格は18.6USS化bl､ハイコール石炭ガス化法で水素を製造した場合

は17.8USS化blとなった｡Table5-8に示したように､石炭ガス化法で水素を製造した場合

は､天然ガス水蒸気改質法の場合と比較して建設費が高くなるが､天然ガス価格と石炭価

格に差があることから､石炭ガス化水素製造法を採用した方が液化プラントの経済性が良

くなる｡

また､3種類の石炭ガス化プロセスの比較では､ハイコール法とプレンフロー法がほぼ

同程度の価格となったのに対し､テキサコ法では収益性が悪くなっている｡これはガス化

炉に石炭を供給する際に､ハイコール法とプレンフロー法が乾式供給法を採用しているの

に対し､テキサコ法がスラリー供給法を採用していることに起因し､バンコ炭のような水

分の多い低品位炭を使う場合には､スラリー濃度を高めることが難しいこと､および､そ

れに起因して熱効率が低下するためと考えられた｡
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Fig.5-9 SellingPriceofProductOil

Fig.5-9にはIEAの原油価格の将来予測を併せて示す 6)0 IEAの見通しでは､2010

年頃には石油の可採埋蔵量の約半量を掘り尽くすことから､世界的に石油需給に対するタ

イト感が顕在化すると考えており､石油価格もそれに連動する形で上昇すると考えている｡

したがって､2010年頃に石炭液化プラントを操業させると､世界のエネルギー需給の緩和

に貢献できるとともに､事業の採算面からも石炭液化プラントは十分に成立する可能性が

あると考えられる｡

5.9石炭液化プロセスの熱効率

石炭液化プロセスの熱効率は石炭液化事業の経済性に影響を与えるのみならず､近年､

とくに注目されている炭酸ガス排出量にも影響を与える重要な問題である｡BCLプロセ

スの熱効率と炭酸ガス排出量をTable5-10に示す｡液化プロセスで使用する水素の製造方

法によってこれらの値は異なるが､エネルギー効率として 65%以上を達成することができ

る見込みであるC
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Table5-10 ComparisonofEnergyEfficiencyand

GeenHouseGasEmissions

Process BCLProcess BCLProcess

(Hydrogenfromnaturalgas) (Hydrogenfromcoal)

FeedCoal

H2Source

EnergyEfficiency

g･CO2/MJ-Product

BankoCoal

NaturalGas

68.0%

57.6

BankoCoal

BankoCoal

65.7%

75.3

石炭の間接液化法 (石炭から一旦､合成ガスを製造し､Fishcher-Tropsch反応によって

合成油をつくる方法)ではエネルギー効率は 40-50%とされており､それと比較するとB

CLプロセスのような直接液化法は高いエネルギー効率が得られ､エネルギー転換に伴う

炭酸ガス排出量の抑制にも貢献できると考えられる｡

5.10まとめ

石炭液化プラントは巨大装置産業であり､また､高温 ･高圧の気液圃三相流動条件下で

操業する必要があることや投資金額が膨大なものになることから､スケールアップリスク

は極めて大きい｡したがって､このスケールアップリスクを少しでも低減するためには､

反応器の精度の高いスケールアップ手法の確立が必要であり､本研究では反応器内におけ

る物理的挙動の把握とそれに基づく定量的な液化反応の評価を行うことにより､論理的な

スケールアップ手法の確立に努めてきた｡このような手法に基づく反応速度解析は､その

複雑さから､これまでほとんど行われておらず､本研究はスケールアップリスクを低減す

る上で､大きく寄与するものと考えられる｡

これらの結果の最終的な評価については､石炭液化商業化プラントの実現まで待つ必要

があるが､最近の中国やインドネシアにおける動向を考慮すると､その実現も間近になっ

てきたと言えよう｡
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(1999)
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総 括

我が国の一次エネルギーは化石燃料､とりわけ石油に大きく依存しており､この恩恵に

よって今日の経済的繁栄がもたらされてきた｡しかしながら､二度にわたる石油危機にお

いて､日本のエネルギー安全保障問題の根幹が揺らいだにもかかわらず､20有余年を経

過した今日においては､その記憶も人々の心の中から薄れつつあるのが現状である｡

一方､炭酸ガス排出に起因する地球温暖化問題をはじめとする環境問題-の対応につい

ては､ますますその重要性が高まりつつあるが､自然エネルギーを中心とした高度循環型

社会の到来には､まだ時間を要するのが現状と言えよう｡資源量を考慮すると､当面は化

石燃料に頼らざるを得ないのが実情であり､とくに埋蔵量の豊富な石炭は､その重要性が

高まっていくものと考えられる｡したがって､石炭を如何にしてクリーンに利用するかが､

今後ますます重要となり､石炭液化技術もそれに対応するための技術のひとつとして研

究 ･開発を行ってきた｡

石炭液化技術は､他のエネルギー産業と同様に装置産業の典型であり､スケールアップ

の際のリスクを如何に低減するかが実用化のための重要なキーポイントと言える｡とくに､

石炭液化反応器は高温 ･高圧の条件下で､水素から溶剤､石炭に至る気液固三相流体を取

り扱う必要があることから､反応器内の物理的挙動の把握や液化反応における化学的挙動

の把握は極めて困難であり､これらを解明していくために種々の課題を克服する必要があ

る｡

本研究は､石炭液化反応器のスケールアップを行う際に不可欠な反応速度に関する推算

手法の確立を目的として進めたが､既往の類似の研究と比較して､とくに下記の点におい

て大きな進捗を達成し､新しい局面を開いた｡すなわち､1)反応器内の物理的状態 (気

液平衡､ガスホール ドアップ､物性などに基づく滞留時間､反応物濃度､触媒濃度などの

把握)に立脚した反応速度推算手法を確立したこと､2)反応速度に対する物理的因子の

影響だけでなく､石炭性状や溶剤性状などの化学的因子の影響を反応速度定数の頻度因子

補正項として盛り込むことにより､汎用性を有する反応速度推算手法を確立したこと､3)

既往の研究では詳細な検討が行われてこなかった褐炭液化に関する精度の高い反応速度推

算手法を確立したこと､さらに､4)実験室規模の装置から大型パイロットプラントの運

転研究を経て商業規模プラント-の適用に際し､一貫したスケールアップ手法を確立した

ことなどである｡

第 1章では､褐炭液化反応速度を算出する際に不可欠な､反応器内の物理的状態を把握
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するための手法 (気液平衡推算､ガスホール ドアップ推算､液密度推算)について論じたO

これらは､反応器内における実質滞留時間や反応物､触媒などの実質濃度を知る上で必須

の情報であり､反応速度算出のための基礎となるため､精度の高い推算手法を確立する必

要がある｡本研究で開発した推算手法は反応速度推算に際して十分な精度を有している｡

第2章では､褐炭液化反応に及ぼす反応因子の影響について論じたO石炭液化反応は反

応温度､反応時間､触媒量など操作因子の他に､石炭や溶剤の性状など化学的因子にも影

響を受け､種々の要素が絡み合う複雑な反応である｡したがって､反応速度を推算する際

に､このような因子を､どこまで考慮すべきかを判断するのは難しい課題であった｡本研

究では､それぞれの因子の影響を分離し､定量的に評価する手法を確立することにより､

褐炭液化反応に対する反応因子の影響とその程度を明らかにすることができた｡

第3章では､褐炭液化反応速度を求めるための反応モデルについて論じた｡石炭液化反

応は無数の反応物が関与する複雑な反応であるため､純物質の場合のように､個々の素反

応を明らかにすることはできない｡そこで､従来から石炭液化反応速度を定量化する際に

は､反応に関与する物質を一定の基準に従ってグルーピングを行う､所謂 "ランビングモ

デル"が使われてきた｡本研究でもこの手法を適用し､褐炭の化学構造に由来する液化反

応特性を考慮して､褐炭液化反応工程を予熱器と反応器に分け､生成物収率や反応速度を

推算するための反応モデルを確立した｡

第4章では､前章で開発した褐炭液化反応モデルに基づき､反応速度を算出した結果に

ついて論じた｡小型連続試験装置を用い､種々の反応条件下で実験を行った結果を使い褐

炭液化反応速度を求めたOここで求めた反応速度から算出した生成物の収率分布の推算値

と小型連続試験装置による実験値は良好な一致を示し､本反応モデルならびに反応速度推

算手法の妥当性が確認された｡

また､この反応速度推算手法を大型パイロットプラントの運転条件に適用し､生成物の

収率分布を推算した｡この推算値とパイロットプラントの実測値は良好な一致を示し､本

手法が褐炭液化反応器のスケールアップに適用できることが確認された｡

第5章では､本研究で開発した褐炭液化反応器スケールアップ手法の適用事例について

述べた｡インドネシアに石炭液化商業プラントを建設することを想定し､本手法を用いて

反応器のスケールアップを行い､プラントの建設費やプラントの経済性等を評価した結果

について考察した｡

本研究の中で開発した褐炭液化反応速度の推算手法は高い精度を有し､商業規模反応器

-のスケールアップに対して十分適用可能であると考えている｡インドネシアや中国にお
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いて､石炭液化商業化の足音も聞こえつつあり､本研究の成果が石炭液化商業化プラント

の設計に役立つことを切に望む次第である｡
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後 記

これまでに発表した論文等の内容を下記に記す｡

1) 石炭液化反応器における気液分配挙動

矢内俊一､奥井利明､嶋崎勝乗､大隈修､西山覚､鶴谷滋

日本エネルギー学会誌､80,(9),864(2001)

2)石炭液化反応後の鉄触媒の形態と残存活性 -一 硫化水素濃度の影響

兼子隆雄､田津和治､小山徹､佐藤光一､奥山憲章､矢内俊一､嶋崎勝乗

日本エネルギー学会誌､78,(6),416(1999)

3)褐炭液化反応時に生成するスケールと沈降物

一一 豪州50t/dパイロットプラントの運転結果

大隈修､矢内俊一､安室元晴､牧野英一郎

日本エネルギー学会誌､78,(5),332,(1999)

4)連続装置によるビクトリア褐炭の液化 (3)

-- 溶剤/褐炭比とガス流量の液化反応に及ぼす影響

大隈修､安室元晴､夫内俊一

日本エネルギー学会誌､76,(6),500(1997)
5) 褐炭液化反応とスラリー粘度に及ぼす溶剤/褐炭比の影響

大隈修､清水孝浩､安室元晴､矢内俊一

日本エネルギー学会誌､76,(4),297(1997)

6)褐炭液化反応における収率と水素移行に及ぼす鉄触媒添加量の効果と溶剤性状の影響

大隈修､井上聡則､安室元晴､矢内俊一

日本エネルギー学会誌､75,(5),343(1996)

7)連続液化装置によるビクトリア褐炭の液化 (2) -一 反応時間と溶剤性状の影響

大隈修､矢内俊一､平野龍夫､松村哲夫

日本エネルギー学会誌､72,(3),179(1993)

8) ビクトリア褐炭の液化反応に及ぼす含水率の影響

大隈修､増田薫､村越浩二､矢内俊一､松村哲夫

燃料協会誌､69,(4),259(1990)

9) ビクトリア褐炭の液化反応に及ぼす溶剤性状と反応条件の影響

大隈修､増田薫､村越浩二､夫内俊一､松村哲夫

燃料協会誌､46,(1),46(1990)

10)連続液化装置によるビクトリア褐炭の液化 (1)

大隈修､矢内俊一､斉藤海三郎､中子敬子
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燃料協会誌､66,(12),1011(1987)

11)Effectsofgasflowrateonbrowncoalliquefactionwithacontinuousreactorsystem

2.Effectsoftemperatureandvaporizationofsolventfraction

O.Okuma,M.Yasumuro,andS.Yanai

Fuel,77,(8),797(1998)

12)Ⅵscosityofbrowncoal-solventslurry

O.Okuma,KMac,S.Yanai,andY.Nakako

FuelProcessingTechnology,22,73(1989)

13)Cobalt(II)chelatecatalyzedOxidationof3,5-I)i-tert-butylcatechoI

S.Tsuruya,S,Yanai,andM.Masai

lnorganicChemistry,25,141(1986)

14)Kineticstudyonbrowncoalliquefactionreaction

S.Yanai,T.Okui,0.Okuma,K.Shimasaki,S.Nishiyama,andS.Tsuruya

6thWorldCongressofChemicalEngineeringProceedings,(2001)

15)InvestigationofIndonesianlimoniteoreforadirectcoalliquefactioncatalyst

N.Okuyama,M.Yasumuro,S.Yanai,M.Tamura,K Shimasaki,T.Kaneko,E.

Makino,LambokH.Silalahi

CoalTech2000Proceedings,1(2000)

16)FeasibilitystudyondirectcoalliquefactioninIndonesia

S.Yanai,T.Watanabe,M.Tamura,andK.Shimasaki

17thAn nualInternationalPittsburgh CoalConferenceProceedings,(2000)

17)LiquidproductsderivedfrombrowncoalinBCLprocess

O.Okuma,S.Yanai,andN.Komatsu

16thAnnualInternationalPittsburgh CoalConferenceProceedings,(1999)

18)Outlineofadvancedbrowncoalliquefactionprocess

N.Okuyama,N.Komatsu,S.Yanai,T.Kaneko,M.Tamura,andK.Shimasaki

ProspectsforCoalSciencein21stCentury,629(1999)

19)Ahighlydispersedlimonitecatalystfordirectliquefactionofbrowncoal

T.Kaneko,K.Taz;awa,S.Yanai,M.Tamura,andK.Shimasaki

ProspectsforCoalSciencein21stCentury,625(1999)

20)ApplicabilitystudyoncoalliquefactiontechnologyinIndonesia

S.Yanai,T.Watanabe,M.Tamura,andK.Shimasaki

Proceedingsofthe9thJapanJAustraliaJointTechnicalMeetingonCoal,(1999)

21)ApplicabilitystudyoncoalliquefactiontechnologyinIndonesia
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M.Tamura,T.Watanabe,S.Yanai,andKShimasaki

US/JapanJointTechnicalWorkshop,(1999)

22)Improvingqualityofliquefiedoilfromcoal 一一 vaporphasein-linehydrotreating

S.Yanai,N.Komatsu,andK.Shimasaki

The6thJapan-ChinaSymposiumonCoalandCIChemistryProceeding,196(1998)

23)Theevaluationofliquefactionresidueusingmicroscopicanalysis

T.Takekawa,S.Yanai,H.Yoshida,K Imada,K.Inokuchi,a.Corcoran,a.Saxby,

andS.Ueda

Proceedings1997InternationalConferenceonCoalScience,1361(1997)

24)Simulationofprimaryhydrogenationreactioninthebrowncoalliquefaciton(BCL)

prOCeSS

S.Yanai,S.Ueda,T.Okui,Y.Kageyama,andT.Matsumura

Proceedingsofthe7thAustralianCoalScienceConference,599(1996)

25)Possibilityofstagedtemperaturecoalliquefactionprocess

T.Takekawa,S.Yanai,andS.Veda

Proceedingsofthe7thAustralianCoalScienceConference,189(1996)

26)HydrogentransferinbrowncoalliquefactioninBCLprocess

-- Influenceofcatalystandfeedsolventpropertiesonliquefactionperformance

andhydrogentransfer

O.Okuma,M.Yasumuro,T.Matsumura,andS.Yanai

CoalScienceandTechnology24-1 CoalScience(Volume2),1235(1995)

27)Kineticstudyofprimaryhydrogenationreactioninbrowncoalliquefaction(BCL)

prOCeSS

S.Yanai,M.Makino,S.Ueda,T.Okui,0.Okuma,Y.Kageyama,T.Matsumura

CoalScienceandTechnology24-- CoalScience(Volume2),1223(1995)

28)Kineticstudyofprimaryhydrogenationreactioninbrowncoalliquefaction(BCL)

prOCeSS

S.Yanai,T,Yoshida,S.Ueda,T.Okui,Y.Kageyama,andT.Matsumura

Proceedingsofthe6thAustralianCoalScienceConference,448(1994)

29)operationsummaryofbrowncoalliquefactionpilotplantandeffectofreaction

conditionsonyield

S.Yanai,T.Okui,S.Oya,andT.Ozawa

Proceedingsofthe5thAustralianCoalScienceConference,117(1992)

30)Studyonliquidphaseincontinuousreactorsunderliquefactionconditions

O.Okuma,S.Yanai,S,Tachibana,T.Hirano,T.Ida,andT.Matsumura

Proceedings1989InternationalConferenceonCoalScience,701(1989)
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31)Effectsofliquefactionconditionsonvaporizationofsolventsandliquefactionof

Victorianbrowncoalinreactors

O.Okuma,S.Yanai,K.Mac,K.Saito,andY.Nakako

Proceedings1987InternationalConferenceonCoalScience,307(1987)

32)DewateringandliquefactionofVictorianbrowncoalinBCLprocess

O.Okuma,Y.Sugino,S.Yanai,H.Yoshimura,KSaito,andY.Nakako

Proceedings1995InternationalConferenceonCoalScience,27(1985)

33)褐炭液化反応速度に関する検討 (2)

矢内俊一､奥井利明､大隈修､嶋崎勝乗､鶴谷滋､松村哲夫

化学工学会第65年会､(2000)

34)インドネシアにおける低品位炭液化立地可能性調査

矢内俊一､田村正明､嶋崎勝乗

日本学術振興会 石炭利用技術第148委員会 第73研究会､(2000)

35)褐炭液化反応速度に関する検討 (1)

矢内俊一､奥井利明､大隈修､嶋崎勝乗､鶴谷滋､松村哲夫

化学工学会第32回秋季大会研究発表講演要旨集､P108(1999)

36)石炭液化触媒の実用化検討 一一 リモナイ ト鉄鉱石の性状と液化活悼

兼子隆雄､田揮和治､矢内俊一､田村正明､嶋崎勝乗

第8回日本エネルギー学会大会講演要旨集､39(1999)

37)石炭液化油の水素化処理に関する検討 一一 共存ガス存在下における触媒活性低下

挙動

小松信行､奥山憲章､矢内俊一､田村正明､田津和治､兼子隆雄

第35回石炭科学会議発表論文集､78(1998)

38)石炭液化プロセスの経済性 ･環境調和性向上に関する検討

矢内俊-､田村正明､嶋崎勝

化学工学会第63年回研究発表講演要旨集､78(1998)

39)インドネシア褐炭液化の商業化予備検討 一一石炭液化プロセスの経済性･環境調和性

向上に関する検討

矢内俊一､田村正明､嶋崎勝乗

第7回日本エネルギー学会大会講演要旨集､27(1998)

40)褐炭液化反応時に生成するスケールと反応器内沈降物 (2) -1豪州50t/dp.p.の運転

とスケール及び沈降物の生成

大隈修､安室元晴､松村哲夫､矢内俊一､牧野英一郎

第28回石炭科学会議/第91回コークス特別会 発表論文集､149(1991)

41)褐炭液化反応時に生成するスケールと反応器内沈降物 (1) 一一小型連続装置におい
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て生成したスケールと沈降物

大隈修､安室元晴､平野龍夫､松村哲夫､矢内俊一

第28回石炭科学会議/第91回コークス特別会 発表論文集､141(1991)

42)ビクトリア褐炭の液化 (9) 重質液化生成物の循環効果

安室元晴､矢内俊一､井田徹､平野龍夫､大隈修､松村哲夫

第27回石炭科学会議発表論文集､75(1990)

43)ビクトリア褐炭の液化 (8) 液化反応に与える溶剤の気相移行の影響

矢内俊一､大隈修､平野龍夫､斉藤海三郎､松村哲夫

第25回石炭科学会議発表論文集､64(1988)

44)ビクトリア褐炭の液化 (6) 直列連続槽型反応器における液化反応の挙動

矢内俊一､大隈修､村越浩二､斉藤海三郎､中子敏夫

第23回石炭科学会議発表論文集､234(1986)

45)ビクトリア褐炭の液化 (5) 溶剤晶質と反応条件の液化物収率に与える影響

村越浩二､大隈修､矢内俊-､斉藤海三郎､中子敬夫

第22回石炭科学会議発表論文集､92(1985)

46)ビクトリア褐炭の液化 (3) 油中脱水法におけるスラリー粘度変化と水添反応性

大隈修､杉野康雄､矢内俊一､吉村洋､斉藤海三郎､中子敏夫

第51全燃料協会大会/第21回石炭科学会議発表論文集､64(1984)

47)ビクトリア褐炭の液化 (2) スラリー粘度と水添反応に与える褐炭濃度の影響

矢内俊一､大隈修､村越浩二､前一広､斉藤海三郎

第51回燃料協会大会/第21回石炭科学会議発表論文集､60(1984)
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