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第 1 章 
序 論 

 

1.1 脱炭素化に向けた動向 

1.1.1 世界の動向 

 気候変動が世界共通の深刻な問題として認識されている昨今において，温室効果ガス

排出量削減は喫緊の課題である．2015 年に開催された第 21 回国連気候変動枠組条約締

約国会議（COP21）の「パリ協定」では人為的 CO2（carbon dioxide，二酸化炭素）排出

による世界の平均気温上昇を産業革命以前と比べて 2 °C より充分低く抑え，1.5 °C に

抑える努力を追求することが目的として掲げられた．世界の主要各国は独自の目標を記

した約束草案を提出し，排出量削減の技術だけではなく，ネガティブエミッション技術

も盛んに研究されている[1, 2]．気候変動に対する政府間パネル（IPCC）の「1.5 °C の地

球温暖化に関する特別報告書」では，気候変動解決には世界全体で CO2排出量を 0 にす

ることの重要性が強調されており，より一層の努力が必要とされている[3]．パリ協定が

締結されて以降，最も重要な第 26 回国連気候変動枠組条約締約国会議（COP26）の前

年にあたる 2020 年では温室効果ガス排出量実質 0 を公約した国が急増した．図 1.1 に

温室効果ガス排出量 0 を表明している国とその排出割合の推移を示す．2021 年の第一

四半期までに 44 か国と欧州連合（EU）の政府が法令または公式の政策の文書で温室効

果ガス排出 0 を宣言しており，温室効果ガス排出 0 を宣言した国と地域の国内総生産

（GDP）と CO2排出量は世界全体の 70%を占める[4]． 

  

 

 

図 1.1 温室効果ガス排出量 0 を表明している国とその排出割合[4] 
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2020 年における部門ごとの排出量の割合は高い順に発電部門，産業部門，運輸部門，

民生部門となっており，発電部門と産業部門が 80%以上を占めている．また，機器のス

トックとフローにおいて，運輸部門と民生部門は発電と産業部門に比べて置換サイクル

が比較的短く，脱炭素技術の導入の障壁も低いことから，発電および産業部門での CO2

削減が重要であるとされている[4]．図 1.2 に 2050 年までのエネルギー関連および産業プ

ロセスの CO2排出量と地域別の削減量の予測を示す[4]．エネルギー部門の既存の政策お

よび公表された政策を根拠とした予測値が公表政策シナリオ（STEPS）であり，政策の

有無に関わらず発表されたすべての表明が期限内に達成されたときの予測値が発表誓

約ケース（APC）である．発表誓約ケースでは 2050 年までに CO2 排出量は 22 Gt まで

削減されるものの，現状のままでは 2050 年までに CO2実質排出量 0 を達成することは

困難であり，より一層の努力が必要である． 

 

 

 

図 1.2 各シナリオでの CO2排出量[4] 

 

1.1.2 日本国内の動向 

日本国内においても 2020 年 10 月の菅首相の所信表明演説において 2050 年までに温

室効果ガス排出量を全体として 0 にする「2050 年カーボンニュートラル」の実現を目

指すことが宣言された．2050 年カーボンニュートラルに伴うグリーン成長戦略では積

極的な温暖化対策によって「経済と環境の好循環」を作っていく産業政策が示され，エ

ネルギー基本計画等の見直しも進められている[5]． 

カーボンニュートラルに向けたエネルギー需給構造の転換図を図 1.3 に示す．2021 年

9 月に公開された第 6 次エネルギー基本計画（案）[6]では部門ごとの脱炭素化に向けた

指針が示され，発電部門の脱炭素化を大前提に，産業・運輸・民生部門では電化と燃料
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転換により CO2 排出量 0 を目指すことが基本とされている．産業部門では省エネルギ

ー技術の導入に加え，ヒートポンプ等による低温熱源の電化や再生可能エネルギー由来

のガス燃料への転換等によるカーボンニュートラルの達成が目指されている．運輸部門

では電気自動車（EV）や燃料電池自動車（FCV）の導入拡大と共に，二酸化炭素を活用

した合成燃料の活用によりカーボンニュートラルの達成が目指される．民生部門におい

ては都市ガスや LP ガス，灯油を合成メタン等の合成燃料に切り替えることでカーボン

ニュートラルの達成が目指されている．また，各部門の電化や燃料転換では削減不可能

な温室効果ガスに対しては大気 CO2 直接回収・貯留技術（DACCS）や森林による吸収

でトータルの排出量 0 が目指されている． 

発電部門において，現在の技術では単一種類の電源のみですべての総発電量を賄うこ

とは困難であるため，3E+S の観点からエネルギーのベストミックスを考えていく必要

があると考えられている．また，電力需要は各部門での電化の推進によって今後 40～

50%程度の増加が予想されており[5]，発電部門では CO2排出量 0 の電源へ切り替えてい

くとともに，需要に合わせた設備容量の増強も進めていく必要がある． 

 

 
図 1.3 電力需給構造の転換図[5] 
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1.2 電源構成・運用の変化 

1.2.1 再生可能エネルギー大量導入時の課題 

 地球温暖化対策として発電時に温室効果ガスの排出のない太陽光発電や風力発電等

の再生可能エネルギーの導入は最も有効な手段である．これらの再生可能エネルギーは

技術的にも成熟度が高く，コストの低減に伴ってここ数十年で急速に普及しており，今

後も有力な電源であり続けると予想されている[7, 8]．太陽光発電のコストは研究開発や

各国での法整備により，ここ 10 年で 80%減少し，SDS（Sustainable Development Scenario，

持続可能な開発シナリオ）によると発電量は 2030 年に 280 GW，2040 年に 320 GW に

達すると予想されている．風力発電も同様に，ここ 10 年間でコストは 40%減少し，SDS

によると発電量は 2030 年に 145GW，2040 年に 160 GW に達すると予想されている[9]． 

 低炭素な電力システムへの移行には，太陽光発電や風力発電をはじめとした再生可能

エネルギー源の大量導入が必要となるため，すべての電力を 100%再生可能エネルギー

で賄う方法も検討されている[10, 11]．しかしながら，電力系統では様々な周期で変動する

需要に対して，停電や設備機器への支障を発生させないために，需要量に合わせた供給

量の調整（同時同量）が必要であり，再生可能エネルギーは季節や天候によって発電量

が不安定になる．現在は火力や原子力，水力発電をはじめとした同期電源が調整力の役

割を担っており，CO2排出のない調整力として，水力発電，圧縮空気エネルギー貯蔵シ

ステム，各種バッテリー等の蓄電技術との組み合わせによる系統安定の実現可能性につ

いての検討もされている．図 1.4 に発電コストと総発電量に対する再生可能エネルギー

の割合の関係を示す．同図より，多くの地域では再生可能エネルギーによる発電量が

100%に近づくと他の発電方法による調整力が弱まるため，蓄電設備の拡張に伴い，発

電コストは急激に上昇する[12]．また，同期電源の回転機では回転エネルギーの慣性力に

よってミリ秒オーダーでの微少な負荷の吸収が可能であるのに対して，非同期電源であ

る再生可能エネルギーと蓄電技術では電力需要の変化に起因する周波数の変動を慣性

力で吸収できないため，パワーコンディショナー（PCS）に擬似慣性を持たせるなどの

対策が必要となる．そのため，再生可能エネルギーでも同期電源として機能する水力発

電の割合が高い電力網を持つノルウェーやコスタリカ，ブラジル，カナダのような一部

の地域を除き，再生可能エネルギーと蓄電技術のみで需要を賄うことは困難とされてい

る[10]．以上の再生可能エネルギーの拡大とコストの関係から，CCS 等のネガティブエミ

ッション技術の導入は必要ではあるものの，従来の火力発電や原子力発電等の同期電源

を含めたエネルギーのベストミックスは今後も脱炭素化解決に向けた有効な選択肢の

一つになり得る．  
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図 1.4 再生可能エネルギー導入量に対するコストの関係[12] 

 

1.2.2 火力・原子力発電所の運用方法 

 再生可能エネルギーによる発電量がある一定以上になると，同期電源である火力発電

と原子力発電等は調整力としての役割が求められ，これまでのベースロード電源のよう

な定格で動作し続けるような運転のニーズは低くなり，部分負荷運転や急速な停止・始

動を余儀なくされると予想されている[13]．表 1.1 に石炭火力と天然ガス火力の負荷変動

速度と最低負荷に関する開発目標を示す[14]．最低負荷の引き下げは系統に発電機を残せ

るため，ランプアップ・ダウンの設備容量，すなわち負荷調整力の維持に寄与する．ま

た，火力発電所への導入が想定されている CCS 設備は今後予想されている高速な運転

モードでも負荷追従性を損ねないと予想されており，負荷調整力に限っては議論が不要

である[15]．表 1.1 に示す通り，天然ガス火力は石炭火力と比べて負荷変動速度が速く，

最低負荷も低いため柔軟性が高い．最終的な電力構成については移行に伴う計画や市場，

制度，規制，経済性，地理的要因を考慮に入れる必要があるため，国や地域ごとに最適

解が異なるものの[16]，調整力という観点のみでは天然ガス火力が有利である[17, 18]．その

ため，石炭火力発電は今後，再生可能エネルギーの拡大や天然ガスとの価格競争によっ

て減少する傾向にあり[9]，天然ガス火力発電は脱炭素化に向けた電源構成の変化の中で

橋渡し的な役割を担うことも予想されている[19, 20]．  

 

表 1.1 石炭火力と天然ガス火力の開発目標[14] 

プラントタイプ 
変化速度 %/min 最低出力 % 

従来 開発目標 従来 開発目標 

超臨界の石炭火力 3.07 5.00 37.0 20.0 

NGCC 
5.40 (CC) 10.8 (CC) 45.2 (CC) 30.0 (CC) 

9.60 (GT) 19.3 (GT) 37.5 (GT) 20.0 (GT) 
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 原子力発電は安全性の観点から国や地域によって依存度が大きく異なるものの，発電

時に CO2の排出がないため，確立した脱炭素技術と認識されている．そのため，2018 年

時点では 452 基の稼働用原子炉が稼働し，世界の電力供給の約 10%を占めている．しか

しながら，先進国の原子力発電所は運転開始から平均して 35 年が経過しているため，

2025 年までに 1/4 が廃炉となり，2040 年までには 1/3 にまで減少する見込みである[21]．

一方，中国の主導の下で，新興国と発展途上国では原子力発電による発電量が 64%程度

増加する見込みである．そのため，先進国では原子力発電による発電量は減少し，新興

国および発展途上国では増加する傾向にあり，2030 年ごろにはアメリカと EU 諸国を

抜いて中国が原子力発電の主軸になると考えられている[9]． 

原子力発電は安全性とコストの関係で定格での運用が多いものの，再生可能エネルギ

ーによる発電量が増加した地域では柔軟性のない電源は稼働率が低下するため，発電コ

ストが増加する．そのため，再生可能エネルギーによる発電量が多い地域では原子力発

電に対しても負荷追従性が求められる．安全性の観点から原子力発電は，定格以外での

運用ができないと誤解されることが多いものの，フランスやドイツでは負荷追従運転の

実績があり，負荷変動速度は石炭火力発電と同程度（5 %/min）である[22]．昨今では更

なる安全性向上と高い柔軟性のために，高温ガス炉や貴金属冷却高速炉および小型モジ

ュール炉の開発も進められている．負荷追従性については，水素製造や蓄熱との組み合

わせによるコジェネレーションシステムの導入により，原子炉の出力は一定のまま発電

量を変動させることも検討されている[23-26]． 

 電力の需要と供給を一致させるため，供給側の電源では供給不足に対する上げ調整力

と供給過剰に対する下げ調整力が求められ，下げ調整力は発電機の出力調整によって比

較的容易に実現可能である．負荷調整力のある同期電源では変動の大きさや時間スケー

ルに応じた 3 種類（①ガバナフリー運転，②負荷周波数制御運転，③経済負荷分配運転）

の周波数調整の制御に基づく運転がされており，それぞれの概要を以下に記す[27]． 

 

① GF（Governor-Free，ガバナフリー運転）：数秒から数分単位の変動に対応する制御

で，発電機付随の調速機を用いて外部負荷の変動に関わらず発電機の回転数を一定

に保ち，電力需給の瞬間的なミスマッチに起因した周波数の変動を吸収する役割を

担う． 

② LFC（Load Frequency Control，負荷周波数制御運転）：数分から 60 分程度の変動に

対応する制御で，中央給電指令所などからのオンライン指令・制御に応じた発電機

の出力変更によって周波数の変動を規定値以内に維持する役割を担う． 

③ EDC（Economic load Dispatching Control，経済負荷分配運転）：30 分以上の単位での

制御で，発電費用が最小化されるように各発電機の出力を調整する機能であり，

LFC と組み合させて運用される場合がある． 
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再生可能エネルギーの大量導入時においても同様の制御方法による周波数調整が検

討されており，再生可能エネルギーの変動変動速度よりも調整力の変動速度が速い場合

には制御が可能であると考えられている[28]．そのため，GF による負荷の変動幅はプラ

ントの定格出力に対して微少であるため，ボイラやタービン等の出力は LFC および

EDC に起因して分単位で変動することが予想される． 

 

1.2.3 原子力の再稼働に向けた新規制 

 原子力発電所では福島第一原子力発電所事故を受けて安全基準の抜本的な見直しが

なされ，再稼働に向けた新規制が導入された[29]．新基準で求められている主な安全対策

のまとめを図 1.5 に示す[30]．福島第一原子力発電所事故では複数の機器の機能喪失によ

ってシビアアクシデント（設計時の想定を超える重大事故）に至ったため，新基準では

多層の独立した方法による安全性の確保（「深層防護」）を基本に据えた設計基準の強化

とシビアアクシデント時の対策が盛り込まれている．新しい設計基準としては地震・津

波対策の厳格化の一環として津波浸水対策が導入され，火山や竜巻，森林火災等の自然

災害に対する基準も厳格化された．また，これまで組み込まれていなかった炉心損傷の

防止や格納容器の閉じ込め機能といったシビアアクシデント発生時の対策施設や原子

炉建屋外施設破損時の対応といったテロや航空機の衝突に対しての対策も組み込まれ

ている．そのため，炉内の状態が分単位で変化するシビアアクシデント時の対策設備の

研究も進められている． 

 

 

図 1.5 新基準で求められている主な安全対策のまとめ[30] 
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1.3 電源の運用方法の変化に伴う課題 

 発電所の設備はタービン発電設備やボイラ設備等の主機と，それに付帯する機械設備

（ポンプ類，非常用発電機等）や電気設備（直流電源設備等），排気ガス処理設備など

の発電システム BOP（Balance of Plant）に大別される．同期電源の主機では再生可能エ

ネルギーの導入拡大に伴って，従来の定格運転を主とした運用から急速な停止・始動や

分単位での出力変動を伴う部分負荷運転での運用が増加し，発電システム BOP では主

機の運転に合わせた非定常的な運用が予測される． 

発電システム BOP は排気ガス処理設備等，気固反応や気固触媒反応を用いた反応器

も含まれている．気固反応および気固触媒反応を用いた反応器の非定常条件下での運用

では，熱サイクルによる耐久性や化学・物理的な触媒劣化が問題となり，多孔質材料の

寿命が定常条件下での運用と比べて短くなる．多孔質材料の寿命等の観点から，化学反

応器は定格条件での利用が一般的であり，経済的に最も効率が良くなるように設計され

る．発電システム BOP についても主機の運転特性から定格条件に合わせた最適化がさ

れている[31]．定格条件で動作する反応器の設計方法は被反応物の種類ごとに分類され，

反応器の選定から幾何学形状の決定方法まで化学工学の分野で体系的に整理されてい

る[32, 33]．気固反応および気固触媒反応での反応は，一般的には固体表面の機能サイト密

度が高くなるように比表面積は大きいほどよい．しかしながら，プレーンな平面では限

界値が低いため，多孔質体を用いるのが一般的である．多孔質体に担持された機能サイ

トとの反応は多孔質材料表面で生じ，見かけの反応速度は多孔質材料表面での反応速度

と多孔質中の物質輸送速度のバランスによって決定される．工業的に用いられる反応器

では十分な反応速度を確保するために，化学平衡の制約と多孔質材料の温度制約の範囲

の中では Arrhenius 則に従う反応速度の大きくなる高温での動作が望ましいため，拡散

律速か反応と拡散の混合律速となることが多い．反応器内の比表面積を拡大し，十分な

速さの見かけの反応速度を達成可能な反応器としてランダム充填層が挙げられる．工業

的に充填層内の充填物は均等・均一であることが望ましいため，転動造粒成形法や押出

成形法により成形可能な球や円筒形状のペレットが一般的である．また，直管に対し，

充填層内では比表面積の拡大に伴って流体と固体壁面間の粘性抵抗も格段に増大する

ため，圧力損失は非常に大きくなる．そのため，直線的な流路を確保しつつ，多孔質材

の比表面積を確保可能なハニカム形状の多孔質材を用いる反応器も代表例の一つとし

て挙げられる．充填層とハニカム形状の両反応器では比表面積を増大させると反応場の

拡大によって反応速度を大きくできるものの，粘性抵抗の増加に伴い圧力損失も増大す

る．すなわち，反応速度の増加と圧力損失の低減はトレードオフの関係にあるため，設

計者は所望の反応速度を有し，圧力損失が最小となるような反応器を設計することが一

般的である．このように設計された反応器の部分負荷での運用は制御工学に基づいた最

適化が検討されるものの，負荷の低下と共に反応器の性能は低下する． 

発電システム BOP で今後予想されている分単位で変動する主機に合わせた運用では，
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上記の定格条件で効率が最も高くなる設計が最適とならない可能性がある．触媒反応を

含む気固反応の分野において，動的な反応制御は決して新しいものではないものの，寿

命等の観点から工業的な利用が少ないため，動作環境が常時変動する条件で使用される

反応器の設計に関する研究はほとんどない．そのため，非定常状態で動作する反応器の

設計方法について十分に確立されておらず，化学工学の分野で難しい課題の一つとされ

ている[34]． 

図 1.6 に Kalz ら[35]によってまとめられた，動的な気固触媒反応プロセスに関係する

一般的な時間スケールと再生可能エネルギーによる発電の変動速度の関係を示す．図中

の青色は活性サイトでの分子レベルでの反応過程，緑色は偏析や焼結等による固体触媒

の変化の過程，黄色は反応器内の輸送過程である．同図より，多孔質内での拡散や反応

器内の物質輸送の時間スケールは秒～分単位であり，同様に気固触媒反応で反応律速と

なりがちな固体表面への被反応物質の吸着における見かけの反応速度も分単位での変

化である．また，気固反応プロセスに関する反応や固体，輸送過程の時間スケールも気

固触媒反応と同程度であり，見かけの反応速度の変化も分単位である． 

再生可能エネルギーの変動速度はミリ秒オーダーであり，短周期の微小な負荷変動も

あるが，発電機の慣性力で吸収可能であり，見かけ上は主機の応答速度と同等な分単位

程度で変動する．発電システム BOP の与条件として，供給ガスの温度や組成は主機の

運転に応じて変動するため，発電システム BOP の動作環境も分単位での変動となる．

また，発電時に常時動作しないものの，原子力発電所シビアアクシデント時に動作する

機器についても核燃料の変化に伴い，時間と共に変化する発電所内の状態に合わせた動

作が求められ，変動速度は分単位である．以上より，発電所 BOP では通常運転時と事

故対応時を問わず，動作環境が分単位で変動する特性を有するようになる． 

そのため，反応器内での輸送現象や反応の時間スケールは発電システム BOP の雰囲

気の変化と同じスケールとなる．変化速度が同スケールのため，発電システム BOP で

今後予想される非定常的な運転環境下では非定常な反応を制御できる可能性があり，反

応の制御による反応器の性能低下の抑制が望める． 
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図 1.6 触媒プロセスに関連する各要因の変化時間[35] 

 

1.4 多孔質材料を用いた反応器 

多孔質材の最小構成単位は大きさが～100 nm 程度の一次粒子であり，一次粒子の凝

集体の二次粒子（～10 μm）を成形したものが多孔質材である．多孔質材の細孔は一次

粒子間の隙間と二次粒子間の隙間で一次細孔と二次細孔に大別でき，隙間を形成する粒

子の大きさから，細孔径は一次細孔＜二次細孔となる．細孔内の被輸送物質の物質輸送

速度を表す有効拡散係数（𝐷ୣ୤୤೔）は，細孔径（𝑑୫）が被反応物質の平均自由行程（𝜆୫）

よりも大きい場合（𝑑௠ 𝜆௠⁄ > 1.0），気相での分子拡散係数（𝐷୫೔
）を基準に屈曲度（𝜏）

と空隙率（𝜀）より算出が可能である．一方で，細孔径が被輸送物質の平均自由行程よ

りも十分小さい（𝑑୫ 𝜆୫⁄ < 0.1）の場合には，ガス分子が細孔壁との衝突を繰り返しな

がら輸送される Knudsen 拡散が支配的となり，Knudsen 拡散係数（𝐷୩೔）は細孔径と被輸

送物質の分子量より算出可能である．その中間の細孔径では分子拡散と Knudsen 拡散の

双方が寄与し，有効拡散係数（𝐷ୣ୤୤೔）は式（1.1）に示す Bosanquet の式により求められ

る[36]．細孔径の大小関係より，二次細孔内に比べて一次細孔内の有効拡散係数は小さい

ものの，被輸送物質の輸送距離は二次細孔の方が十分大きいため，多孔質材では一次細

孔内の物質輸送が律速となり得ない．そのため，本論文では二次細孔内の被反応物質の

輸送現象のみを考慮し，一次細孔内での物質輸送は反応速度に含めるものとする． 

 

1

𝐷ୣ୤୤೔
=
𝜏

𝜀
ቆ
1

𝐷୫೔

+
1

𝐷୩೔
ቇ (1.1) 

 

多孔質材料を用いた気固・気固触媒反応の反応器は，多孔質材料自体の変化の有無の

観点では，多孔質材料が被反応物を供与する「物質供与型」の反応と反応場のみを供与

する「反応場提供型」の反応に大別することができる．反応メカニズムの面で整理する
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と，「物質供与型」での多孔質材料は反応の進行と共に気相中の化学種と多孔質材料が

反応し，その反応に直接関与する固体側の物質も消費されるため，多孔質材料の化学組

成も反応進行度と共に変化する．「反応場提供型」での多孔質材料は，基材に貴金属等

の機能材料を担持したものが一般的で，多孔質材料表面では被反応物質の吸着と反応が

生じ，多孔質材料の役目は被反応物質を包蔵することである． 

「反応場提供型」と「物質供与型」の反応前後における多孔質材の変化のイメージを

図 1.7 に示す．多孔質材料を用いた反応器内での見かけの反応速度は，多孔質材料表面

での反応速度と，多孔質材料内での物質輸送速度のバランスで決定する．Arrhenius 則支

配の反応速度の大きな高温雰囲気では，反応速度が物質輸送速度に対して格段に大きい

ため，拡散律速となる．一方，反応速度の小さい低温雰囲気で，反応速度が物質輸送速

度に対して格段に小さくなれば，反応律速となり，これらの中間の温度領域では物質輸

送速度と反応速度の混合律速となる．見かけの反応速度と物質輸送速度の関係から，多

孔質材料内の構造は極めて重要な因子であり，多孔質材料の比表面積は反応場の数と線

形な関係にあり，空隙率，細孔径分布および屈曲度は物質輸送速度に影響する．さらに

は，反応に起因する多孔質材料の化学組成の変化や副生成物により細孔構造が変化する

場合があり，設計時に構造変化に起因する見かけの反応速度の反応進行度に対する連続

的な変化を考慮する必要も出てくる．このような視点に基づくと，多孔質材料を用いた

発電システム BOP での設計法を考えるためには，構造変化を考慮する必要のない条件

で動作する「反応場提供型」と構造変化の考慮が必要な「物質供与型」の二通りについ

てそれぞれ整理する必要があり，それらを統合化した発電用 BOP 設計の体系化を図る

必要がある．本研究では，構造変化のない「反応場提供型」の例として天然ガス焚きコ

ンバインドサイクル用脱硝触媒を，反応の前後で構造の変化する「物質供与型」の例と

してシビアアクシデント時の水素処理システムをそれぞれ対象とした反応器設計の実

例を通して，分単位での非定常な応答が求められる発電システム BOP 設計法について

体系的に整理する． 
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図 1.7「反応場提供型」と「物質供与型」の反応前後における多孔質材の変化のイメ

ージ 

 

1.5 研究方法と本論文の概要 

温室効果ガス排出量削減に向けた再生可能エネルギーの大量導入と不安定性を補う

ための同期電源の運用方法の変化について，第 1 章で 取り上げた．同期電源では再生

可能エネルギーの不安定性を補うための調整力として，非定常的な運転が余儀なくされ

る．同期電源に付随する発電システム BOP においても主機の負荷追従運転に合わせて，

動作環境が非定常的に変化する．また，当面の利活用に向けた再稼働が急務の原子力発

電所ではシビアアクシデント時に動作する BOP 機器についても時々刻々変動する水素

発生状態に合わせた動作が求められる．そのため，本論文で取り上げる非定常気固反応

を伴う多孔質材料を用いた発電システム BOP では，動作環境が比較的緩慢な分単位で
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変動する特徴を有し，厳しい法規制の下で極めて高い信頼性が求められる．発電システ

ム BOP 内部の反応と熱・物質輸送の帰結として得られる濃度や温度分布の変化の時間

スケールも分単位であるため，出口の応答を操作可能な手段によって制御することで，

非定常的な動作環境での性能低下の抑制が期待される．そのため，本論文では，分単位

での非定常な応答が求められる発電システム BOP 設計法について体系的に整理するこ

とを目的とする． 

非定常な気固反応を伴う多孔質材料を用いた発電システム BOP の設計方法について，

「反応場提供型」として反応の前後で多孔質材料の構造が変化しない天然ガス焚きコン

バインドサイクル用脱硝触媒，「物質供与型」として反応の前後で多孔質材料の構造が

不可逆的に変化する原子力発電所シビアアクシデント時の水素処理システムの酸素供

与体を事例として，それぞれの実用設計について詳述する．その上で，「反応場提供型」

と「物質供与型」の実用設計を通じ，分単位での非定常応答が求められる発電システム

BOP 設計法について，多孔質体の構造変化による反応速度と物質輸送速度の律速過程

への影響に主眼を置いて整理する．本論文では反応器設計法について図 1.8 の流れに沿

い，第 2 章以降を下記のように構成している． 

第 2 章では，多孔質材料を用いた反応器の設計法について，研究・開発の動向をまと

め，反応器設計の方法について整理する．また，定格状態での設計法を発電システム BOP

で今後予想されている，非定常的な運転モードに適用したときの問題について検討する． 

第 3 章では，「反応場提供型」の例である NGCC 用ハニカム形状脱硝触媒の設計に向

けて，ガス流通型反応器を用いた実験により触媒表面で想定される各素反応を定量的に

測定する．また，NGCC 用ハニカム形状脱硝触媒の根幹となる，構造変化のない多孔質

材料表面での反応モデル構築に向けて，実験結果として得られる反応器出口ガス濃度の

推移に対して多孔質材中の物質輸送を考慮した 2 次元モデルの結果をフィッテングし，

反応速度式中の頻度因子および活性化エネルギーを決定する．  

第 4 章では，「反応場供給型」の例である NGCC 用脱硝触媒で，今後予想されている

運転モード下での性能を，3 章で構築した反応モデルを組み込んだ 2 次元モデルを用い

て評価する．また，発電システム BOP 特有の分単位で動作環境が変化する条件下にお

ける律速過程を明らかにし，律速過程の緩和が可能な反応器設計および反応の制御方法

について検討する． 

第 5 章では，「物質供与型」の例であるシビアアクシデント時の水素処理システムの

設計に必要な，反応モデルの構築にあたり，反応前後での細孔構造の変化と水素酸化銅

の非定常的な挙動を実験により取得する．実験により得られた多孔質材の構造変化を組

み込んだ数理モデルを用いて，構造変化が見かけの反応速度に与える影響を評価する．

水素処理システムの設計の根幹となる反応モデル構築に向けて，実験結果として得られ

る反応器出口ガス濃度の推移と多孔質材の化学組成の変化に対して反応前後で多孔質

材料の構造変化を組み込んだ数理モデルの結果をフィッテングし，反応速度式中の頻度
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因子および活性化エネルギーを決定する． 

第 6 章では，「物質供与型」の例であるシビアアクシデント時の水素処理システムの

設計にあたり，反応モデルと多孔質材料の構造変化を組み込んだ軸対象円筒 2 次元モデ

ルを用いて，水素処理システムの性能を評価する．また，「反応場提供型」の例と同様

に，非定常的な運転条件下での律速過程を明らかにし，反応器設計および反応の制御方

法について検討する．  

第 7 章では，第 3 章から第 6 章での NGCC 用脱硝触媒とシビアアクシデント時の水

素処理システムの設計の実例から構造変化を考慮する必要のない「反応場提供型」と構

造変化の考慮が必要な「物質供与型」の設計法についてそれぞれ整理する．整理の結果

から，「反応場提供型」と「物質供与型」での設計方法について比較し，分単位での非

定常な応答が求められる発電システム BOP 設計法について，多孔質体の構造変化によ

る反応速度と物質輸送速度の律速過程への影響に主眼を置いて，体系的にまとめる． 

第 8 章では，分単位での非定常な応答が求められる発電システム BOP 設計法につい

ての体系的なまとめから，本論文の有用性について述べ，今後の課題を整理する． 

 

 
図 1.8 博士論文の構成と関連論文および国際会議 
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1 章の主な記号 

𝐷ୣ୤୤೔ 有効拡散係数[m2/s] 

𝐷୩೔ Knudsen 拡散係数[m2/s] 

𝐷୫೔
 分子拡散係数[m2/s] 

𝜀 空隙率[-] 

𝜏 屈曲度[-] 
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第 2 章 
従来の反応器設計手法 

 

2.1 はじめに 

 反応器設計の基礎は経済的および技術的な観点から反応器の入力に対する出力の応

答が最も効率的となる反応器の幾何学形状や動作条件を決定することである．反応器の

幾何学形状や動作条件を決めるものは反応速度であり，数理モデルによる設計には実験

によって求めた反応速度式が必要である[1, 2]．本論文で対象とする発電用 BOP の気固反

応は，座標上の重心移動を伴わない固定された固体表面と流動する気体との現象であり，

固体側を基準とした座標系において，気相側を Euler 的な取り扱いとした対流・拡散の

移動現象の方程式で表すのが一般的である．スハス．V．パタンカーらは，反応器内の

物理現象を一般化し，式（2.1）に示す非定常項（𝜕(𝜌𝜙) 𝜕𝑡⁄ ），対流項（div(𝜌𝒖𝜙)），拡散

項（div(Γgrad𝜙)），生成/消滅項（𝑆）からなる偏微分方程式により記述できるとした．

式中の𝜙が対流・拡散による被輸送物理量であり，流れ場（𝒖）と， 𝜙の勾配に比例した

フラックスの拡散係数として，Γに依存する．対流と拡散を見た場合，拡散は被輸送物

理量の勾配のみで決定できるが，対流輸送は流れ場に依存する．そのため，まずは流れ

場を知ることが重要であり，質量保存式と運動量保存式を連成し，密度・圧力を状態方

程式等によって連結させることで得られる．流れ場が分かれば，エネルギー保存式およ

び化学種保存式等の連成によりスカラ量𝜙の時空間的な分布，すなわち温度（直接的に

はエンタルピー）や組成分布が得られる．局所の温度や組成は密度𝜌はもとより，熱伝

導率（𝜆）や粘性（𝜇）などΓに影響するため，上記保存式中のこれらの値を更新しなが

ら繰り返し計算を行い，全ての収束解が実現象の状態を最も近似的に表していることに

なる[3, 4]．特に化学反応を伴う場合は，化学種保存式の化学反応起因の生成・消滅項（𝑆）

がエネルギー保存式のエンタルピーおよび温度に影響し，それらがさらに大元の流れ場

にも波及することから，化学種保存式に組み込まれる生成/消滅項（𝑆）の与え方一つで

収束解は大きく異なり，実現象との乖離の主要因となる可能性が高い．そのため，実現

象の正確な模擬のためには生成消滅項（𝑆）の精緻な数理モデルが必要不可欠である． 

 

𝜕(𝜌𝜙)

𝜕𝑡
+ div(𝜌𝒖𝜙) = div(Γgrad𝜙) + 𝑆 (2.1) 

 

 図 2.1 に反応器内での時間と空間スケールごとの支配的な現象と解析手法をまとめた．

化学反応は化学反応式にも表記されているように，原子レベルでの物質の変化であり，

反応を含むフェムト秒オーダーでの電子の振る舞いは量子化学の分野で量子力学に基
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づく Schrödinger の波動方程式等で記述される[5]．また，複数の原子により構成される分

子の振る舞いは分子動力学の分野で古典力学の Newton の運動方程式等を基に記述され，

両者の境界を超えた種々の計算法が考案され，様々な研究がなされている[6]．具体的な

例として，密度汎関数法（DFT）や分子動力学法（MD）等による反応過程の解明が挙

げられ，反応経路の同定や反応機構の構築に多大な貢献がある．実際の反応器内での現

象は上記の量子化学および分子動力学により微視的には説明可能であるものの，反応器

内の現象を原子や分子レベルなど，Å や nm で分布を全て測定することは困難でスケー

ルを合わせた Validation は不可能である．また，富岳等の現代の最先端のスーパーコン

ピューターの性能をもってしても，発電用 BOP のようなメートルスケールの機器の全

領域を対象とした第一原理に基づく数値解析も現実的ではない．したがって，発電用

BOP のような比較的大きな機器に対する性能評価において，汎用機器による計測と解

析のスケールとして式(2.1)のような対流・拡散の輸送現象の方程式で～μm や μs が下限

であり，反応器レベルでの現象の解明には Arrhenius 則等で反応速度式を与えるのが一

般的に妥当と言える． 

 

 
図 2.1 反応器内での時間と空間スケールごとの支配的な現象と解析 
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図 2.2 に実験に基づく数理モデル構築の方法をまとめた．一般に，実験結果に基づい

た数理モデルの構築には，実現象による真の値と計測値，あるいはそれに基づく計算値

との差異を可能な限り排除し，数理モデル上で適切な境界条件が与えられるような反応

器の設計が求められる．数理モデルには生成消滅項（𝑆）として与える化学反応の速度

を実験的に取得する場合，各測定機器の保証精度に加えて，反応器内へのセンシングデ

バイス等の挿入による外乱も影響し，実計測値は真の値に対して～数%程度の誤差を許

容する必要がある．上述の実験による実現象と計測結果の差異に加えて，モデル化に伴

う近似および数値計算法に起因する誤差や数理モデル中の物性の予測値と真値の誤差

がそれぞれ～数%見込まれるため，数理モデルを用いた反応器の予測精度は±10%程度

が限界である． 

 

 

図 2.2 実験に基づく数理モデル構築の方法 
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これらの背景から，気固反応および気固触媒反応に関する研究は化学反応速度論的研究

と工業的な知見からの反応速度論の 2 つに分けて整理できる．化学反応速度論的研究で

は化学反応を物質輸送から分離した純粋な反応速度を求め，律速となる素過程を明らか

にすることが目的とされている．一方，工業的知見からの反応速度論では律速となる化

学反応の反応速度を温度や圧力等の条件と相関させた関係式で表示することを目的と

している[7]．反応器の設計者はこれらの研究成果を踏まえて，反応器設計に求められる

動作環境に応じて適切な粒度で反応機構および反応速度式を選定する必要がある．第 2

章では発電システム BOP として用いられている「反応場提供型」と「物質供与型」の

反応器の設計事例を上記の視点を踏まえてまとめ，反応器設計の方法論について整理す

る． 

 

2.2 「反応場提供型」の事例 1 脱硝触媒 

2.2.1 窒素酸化物排出規制の導入 

燃焼排ガスに含まれる窒素酸化物（NOX）は酸性雨や光化学スモッグの原因物質とさ

れている[8, 9]．日本国内では1970年に発生した光化学スモッグによる健康被害を受けて，

火力発電所と自動車等に代表される固定排出源および移動排出源に対して 1973 年から

NOX規制が導入された[10, 11]．固定排出源では，この規制に適合すべく，予混合燃焼に代

表される低NOXバーナや脱硝触媒に代表される排煙脱硝技術の開発が進められてきた．

排煙脱硝技術は湿式と乾式に大別でき，日本国内では乾式のアンモニアを還元剤として

使用する選択触媒還元脱硝法（NH3-SCR）が一般的である．SCR 触媒は十分な反応表面

積を確保しつつ圧力損失の低減が可能であり，摩耗性やフライアッシュによる目詰まり

を防止する観点からハニカム形状のものが広く用いられている[12]．移動排出源でも，こ

の規制に適合すべく，排気再循環（EGR）による NOX排出量削減技術や触媒による NOX

処理技術の開発が求められた[13]．自動車の中でも排気ガス中に含まれる NOX の量が比

較的多い，ディーゼル車では火力発電所と同様にハニカム形状の SCR 触媒が用いられ

ている[14] 

 

2.2.2 反応機構 

排気ガス中に含まれる NOX の主成分は NO と NO2 であり，脱硝反応の基本式を式

（2.2）～（2.4）に示す．一般に反応速度は Fast SCR > Standard SCR > NO2 SCR の順と

なっているため，NOX 中の NO2 の割合（NO2/NOX 比）の高いガスでは触媒の性能が低

下する[15]． 

 

(Standard SCR) 4NO + 4NH3 + O2 → 4N2 + 6H2O (2.2) 

(NO2 SCR) NO + NO2 + 2NH3 → 2N2 + 3H2O (2.3) 

(Fast SCR) 6NO2 + 8NH3 → 7N2 + 12H2O (2.4) 
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 SCR 触媒にはバナジウムや Fe-ゼオライト，Cu-ゼオライト等が用いられており，動

作温度やガス組成に応じて最適な触媒組成が異なる．火力発電所とディーゼル車用の

SCR 触媒ではバナジウム系の触媒が使われることが多い．バナジウム系の SCR 触媒で

は触媒表面のブレンステッド酸点（V5+-OH）およびレドックスサイト（V5+=O、V4+-OH）

で反応が生じると考えられており，還元剤である NH3は V5+-OH に吸着する．吸着した

NH3はレドックスサイト中の V5+=O によって活性化され，気相中の NOXを還元して N2

と H2O を生成する．その過程で V5+= O は V4+-OH に還元され，気相中の O2や NO2等に

よって再度酸化されて V5+= O となり NH3を活性化できるようになる[16-18]．また，排気

ガス中に含まれる CO2や H2O もレドックスサイト中の V5+= O や V4+-OH を酸化・還元

するため，実際の反応はより複雑である[19, 20]． 

上記の反応メカニズムに関する研究から反応の律速過程は触媒表面への NH3 の吸着

であるため，吸着種である NH3と気相 NOX間での Eley-Rideal 機構による反応の整理が

一般的である．Nova らにより，表 2.1 に示す 9 本の反応で表記された素反応スキーム

が提唱されており，N2，O2，H2O 雰囲気での脱硝反応の模擬が試みられた[15]．図 2.3 に

ハニカム触媒を用いた試験と数理モデルによる計算の結果から求められた各温度にお

ける脱硝率を示す．同図より 9 本の素反応により，NOXの成分（NO と NO2の比）が変

化する場合でも反応が概ね模擬されており，反応の律速過程である NH3 吸着反応を組

み込んだ Eley-Rideal 機構に基づく素反応スキームによって反応の模擬が可能であるこ

とが示された．触媒の組成により反応機構に差異はあるものの，NH3吸着を含む反応ス

キームによる反応の模擬は有効である[21]． 

 

表 2.1  バナジウム系 SCR 触媒の素反応スキーム[15] 

反応名 化学反応式 式番 

NH3吸着 NH3 ⇆ NH3* (2.5) 

NH3酸化 4NH3* + 3O2 → 2N2 + 6H2O (2.6) 

NO 酸化 2NO + O2 ⇆ 2NO2 (2.7) 

標準脱硝 4NH3* + 4NO + O2 → 4N2 + 6H2O (2.8) 

N2O 生成(1) 4NH3* + 4NO + 3O2 → 4N2O + 6H2O (2.9) 

NH4NO3生成 2NH3* + 2NO2 → NH4NO3 + N2 + H2O (2.10) 

NO2脱硝 8NH3* + 6NO2 → 7N2 + 12H2O (2.11) 

N2O 生成(2) 2NH3* + 2NO2 → N2O + N2 + 3H2O (2.12) 

ファスト脱硝 2NH3* + NO + NO2 → 2N2 + 3H2O (2.13) 
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図 2.3 実験と数理モデルの計算の結果により求められた各温度における脱硝率[15] 

 

2.2.3 設計および制御に関する研究事例 

 火力発電所などの定格条件での運転が主で負荷変動の少ない固定排出源での SCR 触

媒では，動作温度で効率的に NOX の処理が可能な脱硝触媒の開発が進められている．

見かけの反応速度の観点では，触媒多孔質体内の拡散速度と反応速度の関係から，拡散

速度の速いマクロ孔（50 nm～）と反応速度に関係する細孔内の比表面積を大きくでき

るメソ孔（2~50 nm）のバランスが重要であると考えられている[22]．触媒は幾何学的な

表面積が大きいほど NH3 と NOX が両論係数に基づき反応するため，NOX 排出量と還元

剤である NH3のスリップ量が削減可能なものの，圧力損失が増大するため，脱硝性能と

圧力損失はトレードオフの関係にある．設計者は NOX の排出基準を満たしつつ圧力損

失と NH3 のスリップ量が最小となる触媒の幾何学形状を決定する必要がある．火力発

電所では脱硝性能と圧力損失のトレードオフの関係から，経験的にチャネル幅が 3~4 

mm，厚みが 0.5~0.6 mm のハニカム形状が適切であるとされており，SOXの含まれない

ガス雰囲気の場合では厚みが 0.5 mm よりも少し薄い程度であれば性能に影響がないと

されている[23]．  

ディーゼル車の排気ガス中には NOXの他に粒子状物質（PM）や CO（carbon monoxide，

一酸化炭素），HC（Hydro Carbon，炭化水素）が含まれており，これら 3 成分について

も環境に影響を及ぼすため規制の対象となっている [24]．そのため，図 2.4 に示すよう

な DOC（Diesel Oxidation Catalyst，ディーゼル酸化触媒）と DPF（Diesel Particulate Filter，

ディーゼル微粒子除去装置），SCR 触媒の組み合わせにより排気ガスが処理されている．

前段の DOC では排気ガス中に含まれる CO や HC が酸化されて CO2 と H2O になり，

DPF では PM が除去される．また，SCR 触媒の前段では還元剤として尿素水が噴射さ

れる．SCR 触媒の性能は排気ガス中に含まれる NO2/NOX比によっても変化するものの，

ディーゼル車排ガス中に含まれる NO2/NOXは 0.1 程度であり，NO が主成分である．加

えて，NO は SCR 触媒前段の酸化触媒によって酸化されるため，SCR 触媒入口では 0.5

付近となるように酸化触媒が設計される[21]．触媒に到達する排気ガス中の NO2/NOX 比
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の変動が少ないため，自動車用 SCR 触媒では排気ガス流量の変動とそれに伴って温度

が変動する条件で NOX の処理が可能となるように，火力発電所よりも比表面積の大き

なハニカム形状 SCR 触媒が採用されている．また，最新のディーゼル車では DPF 表面

に SCR 触媒を担持させた，DPF-SCR 触媒が採用されているものもある． 

 

 

図 2.4 ディーゼル車用触媒の配置例 

 

SCR 触媒に到達するガス流量や温度等がミリ秒単位で変動するディーゼル自動車用

の SCR 触媒では SCR 触媒前後のセンサの信号に応じた制御や性能予測に基づく制御に

関する研究がされている． 

Willems ら[25]による自動車用脱硝触媒を用いた研究では，SCR 触媒出口の NH3濃度測

定による制御が検討された．触媒表面に吸着している NH3 の量が多いほど脱硝性能は

向上するものの，触媒表面への過度な NH3の吸着は急激な NH3スリップを引き起こす．

そのため，NH3 吸着容量の比較的少ない Fe-ゼオライト触媒を用いた ESC（European 

Study-state Cycle） と ETC（European Transient Cycle）条件下での検討から，両条件で高

い脱硝率を維持しつつも NH3 スリップの抑制が可能であることが報告されている．ま

た，性能予測に基づく MCP 制御についての研究もされており，同様に 90%以上の脱硝

率が報告されている[26, 27]．これらの MPC 制御を現在の発電所運転モードに適用した研

究事例では，現在用いられている PI 制御と比較して，触媒の状態の変動が比較的大き

い冷間始動時に脱硝性能の向上が期待できると報告されている[28]． 

 自動車用と火力発電所用の脱硝触媒では動作温度やガス流量等に違いはあるものの，

非定常条件下で変動する NOX を処理する点は共通である．日本国内では大気汚染防止

法に基づく全国一律の排出基準が設定されているものの，大都市圏ではより厳しい上乗

せ規制（総量規制）を達成する指針が出されており，総じて自動車用よりも規制は厳し

い[29]．動作雰囲気の違いとして，変動速度とそれに伴う組成の変化が挙げられる．動作

速度の面で比べると，自動車用脱硝触媒はミリ秒単位で変動するエンジンの運転に合わ

せた処理が必要であるのに対して，火力発電所では分単位の変化である．ガス組成の内，

触媒性能に感度の高い NO2/NOX比を比べると，自動車用脱硝触媒の NO2/NOX比は運転

モードによる変動が少ないこと加えて，DOC により SCR 触媒で処理しやすいように

NO2/NOX比が調整される．一方，火力発電所用脱硝触媒では主機の運転モードに合わせ
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て NO2/NOX 比が大きく変動し，調整機構も準備されないため，幅広いレンジで厳しい

排出規制に対応しなければならない． 

 

2.3 「反応場提供型」の事例 2 受動的再結合器 

 原子力発電所では金属酸化物を用いた水素処理システムの他に，シビアアクシデント

時に格納容器内に充満する水素を電源なしで処理可能な受動的再結合器（PAR）が用い

られている．PAR は 1 台当たりの処理可能な水素の量がシビアアクシデント時に発生

する水素の量と比べて少なく，PAR のみですべての水素を処理するためには 40～50 台

が必要である[30]．単独ではシビアアクシデント時に水素濃度が爆発限界に達するまでの

時間を遅らせ，水素処理の補助的な役割を担う．PAR の概略図を図 2.5 に示す．装置内

部には白金あるいはパラジウム触媒がコーティングされた粒子やプレートが挿入され

ており，触媒により水素を雰囲気の酸素と反応させて水蒸気に酸化するものである．触

媒プレート付近では水素酸化反応に伴って温度が上昇するため，ガス密度が低下する．

高温となったガスは密度差を駆動力として装置上部へと移動し，同時に装置下部より水

素を含むガスが侵入しするため，自然対流のみで装置内へのガスの供給が可能である[31]．

反応には雰囲気に酸素がなければならないため，窒素置換されていない加圧水型原子炉

（PWR）で特に有効であるとされている[30]． 

 

 

図 2.5 受動的再結合装置の概略図 
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2.3.1 反応機構 

 白金やパラジウム触媒による水素酸化反応は低温および希薄混合気下での燃焼が容

易で，NOX 等の環境汚染物物質の低減と燃焼効率の両面から有力な燃焼方法として，

PAR 用途以外にも多くの知見が得られている[32]．特に白金触媒表面での反応メカニズ

ムに関する研究は多く，Deutschmann ら[33]によって Langmuir-Hinshelwood 機構に基づい

た，水素や酸素等の吸着と表面での反応を含む 13 本の素反応による素反応スキームが

提唱されている（表 2.2）．また，雰囲気中の酸素や水素および脱離したラジカルは気相

中でも反応するため，19 本の素反応から成る気相での反応も考慮することが一般的で

ある[34]．シビアアクシデントで想定されている高圧条件下での触媒表面の反応を含むこ

れらの気相と固相の素反応スキームの妥当性は Appel ら[35]と Ghermay ら[36, 37]の触媒燃

焼法に関する研究によって検証されている．Rinnemo ら[38]による触媒表面で動的な反応

挙動に関する研究では，反応の律速は酸素と水素の吸着であるものの，反応速度の大き

くなる高温雰囲気では触媒多孔質内での酸素の拡散が律速であると報告されている．こ

の他にも PAR 動作雰囲気での反応特性はフランス放射線防護原子力研究所（IRSN）[39]

やフランス原子力庁（CEA）[40]，スイスのポールシェラー研究所（PSI）[41]などで研究

がされており，表面反応を組み込んだ触媒プレートでの反応特性についても検討されて

いる[42, 43]． 

 

表 2.2 白金触媒表面での反応スキーム[33] 

化学反応式 式番 

H2 + 2Pt(s) → 2H(s) (2.14) 

2H(s) → 2Pt(s) + H2 (2.15) 

H + Pt(s) → H(s) (2.16) 

O2 + 2Pt(s) → 2O(s) (2.17) 

2O(s) → 2Pt(s) + O2 (2.18) 

O + Pt(s) → O(s) (2.19) 

H2O + Pt(s) → H2O(s) (2.20) 

H2O(s) → H2O + Pt(s) (2.21) 

OH + Pt(s) → OH(s) (2.22) 

OH(s) → OH + Pt(s) (2.23) 

O(s) + H(s) ⇔ OH(s) + Pt(s) (2.24) 

H(s) + OH(s) ⇔ H2O(s) + Pt(s) (2.25) 

OH(s) + OH(s) ⇔ H2O(s) + O(s) (2.26) 
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2.3.2 反応器設計に関する研究事例 

 PAR の反応器設計における課題は，反応熱で高温となった触媒プレート表面での自

己着火を避けることと，自然対流による自立的な運転を達成することである．PAR の触

媒表面では水素酸化反応の反応熱により触媒温度が上昇し，反応が加速される現象が起

こる．反応による正のフィードバックは熱暴走の可能性を秘めており，水素－空気雰囲

気では自己着火を引き起こす可能性があるため，解決すべき課題の一つとされている[44]．

気相での自己着火の有無については原子炉ごとで発生する水素の量や雰囲気の温度，設

置箇所等が異なるため，原子炉ごとに詳細な検討が必要である．特に，設置可能箇所に

限りのある稼働中の原子力発電所については注意が必要とされており，福島第一原子力

発電所事故を受けて撤去申請がされた事例もある[45]．自己着火する動作環境については

Meynet らや Reinecke らにり，実験と数理モデルによるアプローチがされており，原子

炉内の雰囲気によっては水素濃度が 7%程度となると自己着火の可能性を否定できない

ことが報告されている[31, 46]．上記のように福島第一原子力発電所事故のような設計時の

想定外の事故に対しては自己着火の潜在的な可能性を秘めているため，事故シナリオの

さらなる精度向上は PAR の二次的な着火の可能性を低減可能である． 

シビアアクシデント時に発生した水素は初め，雰囲気ガスとの密度差によって上部に

滞積し，その後に濃度差に起因する拡散によって格納容器下部へ移動する[47]．そのため，

PAR 冷間始動時に水素は反応器上部から供給され，触媒の上部から反応が進行する．こ

れはチューリッヒの水素研究所での 5.5m3容器を用いた試験でも同様の結果が得られて

いる[48]．反応熱による触媒の過熱によって反応速度は加速され，触媒がある一定以上の

温度に達すると，ガス密度差による浮力を駆動力とした自然対流によって PAR 内では

上向きの流れ場が形成される．触媒での反応と自然対流によるガスの流れを含めた PAR

での水素処理の挙動は Reinecke らや Kelm らによって，精度よく模擬されている[47, 49]． 

現在原子力発電所に設置されている PAR は各原子力発電所での事故シナリオで自己

着火なく，自然対流によって自立的に水素を処理可能なように触媒プレートの枚数や大

きさ等が決定されている． 

 

2.4 「反応場提供型」の事例 3 水蒸気改質 

水蒸気改質技術は，触媒を用いて炭化水素と水蒸気反応させ，水素を製造する方法で

あり，既に商用化もされている有力な水素製造方法の一つである．原料となる炭化水素

としてメタン，エタン，メタノール，アセトン等が挙げられ，例としてメタンによる水

蒸気改質反応の代表的な化学反応式を式（2.27）と（2.28）に示す．水蒸気改質反応は

206 kJ/mol の吸熱反応であり，水性ガスシフト反応は 41 kJ/mol の発熱反応である．水

蒸気改質ではコストと反応性から，ニッケルベースの触媒が有力とされており，最も広

く研究されている[50, 51]． 
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（水蒸気改質反応） CH4 + H2O ⇔ CO + 3H2 ∆𝐻 = 206 kJ/mol (2.27) 

（水性ガスシフト反応） CO + H2O ⇔ CO2 + H2 ∆𝐻 = −41 kJ/mol (2.28) 

 

2.4.1 反応機構 

Maier らにより気相 7 種と触媒表面 14 種の 42 本の素反応からなる素反応スキームが

提唱されている．素反応スキームは 900～1350 K の範囲で，Ni ベースの触媒を湿式含

侵によりコートしたハニカム形状の触媒を用いたガス流通型反応器による実験と数理

モデルによる補完的な計算により検証され，得られた反応特性はこれまでの実験や密度

汎関数法により報告されている特徴とも一致する．反応経路の探索より素反応中の律速

過程は式（2.29）と（2.30）に示す触媒表面での CO 生成と分解反応であり，温度に対

する感度も高い．反応に関係する O(s)は触媒表面への酸素の解離吸着および水蒸気の吸

着と解離によって生成されるため，CO の生成速度は気相中の酸素と水蒸気濃度の影響

を強く受ける．また，触媒表面に吸着したメタンからの脱水素反応による炭素の生成は

後述の触媒の失活を引き起こす黒鉛状炭素の前駆体である可能性が示唆されている[52]． 

 

（CO 生成反応） C(s) + O(s) → CO(s) + Ni(s) (2.29) 

（CO 分解反応） CO(s) + Ni(s) → C(s) + O(s) (2.30) 

 

2.4.2 反応器設計に関する研究事例 

 改質反応は∆𝐻>0 の吸熱反応であり，分子数増加の反応で∆𝑆 > 0である．そのためほ

とんどの改質反応の∆𝐺 = ∆𝐻 − 𝑇∆𝑆は，低温では∆𝐺 > 0であり，𝑇の上昇とともに∆𝐺 <

0となる平衡温度に到達する．したがって，一般的に改質反応が生じる温度は数百°C で

あり，常温に対して反応速度も大きいため，多孔質材内部のガスの拡散抵抗が大きい．

反応速度の観点では，燃料ガスとの接触面積を大きくとれる触媒形状が有利であるもの

の，吸熱反応であるため，反応熱による場の温度の低下に伴って熱供給が律速すれば反

応速度も減少する[53]．一般には，多孔質体内の有効熱伝導度は完全な結晶体よりも悪化

するため，反応器内部の反応場への熱供給が律速となりがちであり，伝熱促進の検討に

よる水素転換率の向上に関する研究が盛んである[54-57]． 

反応速度と反応熱の関係から，工業的な水蒸気改質反応器は触媒を充填した細い反応

管を加熱炉内に配置して反応に必要な熱を供給する方法が一般的である．具体的には，

水蒸気改質の主な装置はニッケル触媒を充填した長さ 10 m 程度の反応管が用いられる

[58, 59]． 

高温雰囲気下で動作するニッケルベースの触媒では下記に示す劣化に関する 3 つの

代表的な課題が挙げれれる．水蒸気改質反応の反応器設計にあたっては下記の要因によ

る触媒寿命を考慮しつつ，所望の水素生成量を達成可能な反応器が設計されている[58-62]． 
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① 硫黄被毒：ニッケルベース触媒に対して硫黄は高い吸着性を示し，硫黄の吸着した

活性サイトは反応性が著しく乏しくなる．燃料ガス中に含まれる硫黄の濃度が 0.1 

ppm 程度の場合でも被毒して触媒寿命が短くなるため注意が必要である． 

② 焼結：動作温度が高いことから，運転中にも触媒の焼結が進行する可能性があり，

多孔質材の細孔構造が変化する．反応速度は多孔質材に含まれるニッケル触媒粒子

の表面積により決まるため，焼結の進行とともに触媒の比表面積が減少し，反応速

度も低下する．金属触媒の焼結は水蒸気の分圧に依存し，ニッケルベースの触媒で

は吸着した水蒸気の解離により生じる OH(s)とニッケルの結合（Ni2-OH）が焼結を

加速させると考えられている． 

③ 炭素析出：炭素の析出は反応器内の圧力損失の増加に加えて，ニッケル触媒への被

反応ガスの吸着を物理的に阻害する．式（2.31）と（2.32）に示す炭素析出に関連す

る主な反応式を示す．化学反応式の化学両論係数からメタンと水蒸気のモル当量比

は 2.0 であるものの，水蒸気濃度が十分濃くない条件では式（2.31）と（2.32）に示

す反応により固体炭素析出するため，S/C（Steam-to-Carbon molar ratio，スチームカ

ーボン比）を 3 以上に設定するのが望ましいとされている． 

 

（Boudouard 反応） 2CO ⇔ C + CO2 (2.31) 

（メタン直接分解反応） CH4 ⇔ C + 2H2 (2.32) 

 

最新の水蒸気改質装置では，改質器の上段に低温の予備改質器が設けられており，上

記の劣化要因による触媒寿命の延長対策が施されている[63]． 

 

2.5 「物質供与型」の事例１ ケミカルループ燃焼 

 ケミカルループ燃焼（CLC）は有望でクリーンな燃焼プロセスとして検討されている．

CLC の概略図を図 2.6 に示す．CLC は金属酸化物の酸化・還元反応を利用した発電方法

であり，化石燃料を用いて金属酸化物を還元し，空気により金属酸化物を再酸化する．

主な反応速度式を式（2.33）,（2.34）に示す[65]．酸化銅を除き還元反応は吸熱反応であ

り，酸化反応が発熱反応であるため，空気反応器での反応熱を用いて発電する方法が一

般的である[66]． 

 

（燃料側） (2n+m)MyOx + CnH2m → (2n+m)MyOx-1 + mH2O + nCO2 (2.33) 

（空気側） MyOx-1 + 0.5O2 (air) → MyOx + (air: N2 + unreacted O2)  (2.34) 
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図 2.6 ケミカルループ燃焼の概略図 

 

 酸素運搬材料である金属酸化物は酸化還元反応が生じやすい遷移金属酸化物（銅，コ

バルト，ニッケル，鉄，マンガン等）が有力とされており，反応速度や酸素容量，機械

的強度，コスト，環境面などの様々観点から最適な材料を選定する必要がある．酸素運

搬材料は既に 100kW までのパイロットプラントで反応性と寿命について評価されてお

り，妥当な性能を備えていることが明らかとなっている[67]．下記に現在検討されている

の中で代表的な 3 種類の金属酸化物の特性を記す[65]． 

 

① ニッケルベース：ニッケルは高温雰囲気での酸化還元反応の過程で凝集するため，

繰り返し使用すると性能が低下する課題がある．この問題に対しては Al2O3 や

NiAl2O4，MgAl2O4，YSZ，TiO，SiO2，ZrO2 等をバインダとして組み込むことで繰

り返し性能の改善が図られている． 

② Fe ベース：鉄は最も安価に自然界から入手可能な金属の一つであるため，天然に存

在するヘマタイト（Fe2O3）の適用が多く研究されている．ヘマタイトが鉄まで還元

される過程ではヘマタイトからマグネタイト（Fe3O4）に還元される過程が最も速い

ことが明らかにされている．ヘマタイトもニッケルと同様に酸化還元反応の過程で

凝集するため，バインダの組み込みによる凝集の抑制が検討されている． 

③ Cu ベース：銅は鉄と同様にコストが低く，反応性が高いことに加えて，酸化反応と

還元反応は共に発熱反応であるため，還元反応器で追加的なエネルギー供給が不要

な点である．しかしながら，融点・熱分解の温度から 600 °C 程度での運用が現実的

であるため，発電効率は低下する欠点がある． 
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2.5.1 反応機構 

反応の模式図を図 2.7 に示す．比較的低温度雰囲気での還元反応ではシグモロイド型

の反応を示し，反応初期の見かけ上の反応の生じない誘導期間が終わると急激に反応が

進行する．これは反応性に富む核を起点にして放射状に反応場が拡張されるためとされ

ており，10μm 以下の粒子サイズに対しては式（2.35）に示す Avrami の式により反応率

（𝑋ே௜ை）の模擬が可能である[68-70]．  

CLC サイクルは動作温度が高く反応速度が速いため，10μm 以上の粒子サイズでは，

細孔内の拡散が律速過程となる．加えて，反応の前後では粒子サイズが変化し，ガスの

拡散速度に影響を及ぼす既反応層の厚みも変化する．そのため，反応は粒子の収縮を考

慮した未反応核モデルによりモデル化されている．このモデルでは一般的な未反応核モ

デルとは異なり，反応の前後での粒子径の変化に起因する拡散距離の変化が組み込まれ

ている[71, 72]． 

 

𝑋୒୧୓ = 1 − exp(𝑘𝑡௠)  (2.35) 

 

 
図 2.7 固体運搬材の反応の模式図 

 

2.5.2 反応器設計に関する研究事例 

 CLC では空気反応器と燃料反応器の間で，固体材料の移動が伴うため，2 つの流動層

からなる反応器が最適で得あると考えられている[73]．上記の反応特性に関する研究を基

に設計された 2 つの流動層からなる数十～数百 kWth 級の，延べ 11000 時間以上のパイ

ロットスケールの試験から実証機設計に必要な反応器での反応挙動が解析されている

[74]．ガス燃料を用いた CLC 反応器の試験はチャルマース工科大学やウィーン工科大学，

スペインの石炭化学研究所等で実施され，凝集の有無や燃料変換率，反応器間のガスの
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リーク，長時間運転での粒子の損失等が評価された[75-78]．固体燃料を用いた CLC はチ

ャルマース工科大学で 10 kWthの装置によって同様な項目が評価された[79]．パイロット

プラントによる CLC システムの実現可能性については検証されているため，実機設計

に向けた次の課題はスケールアップである．スケールアップにあたってはシステムが巨

大であるため，反応器の流体力学，反応の動力学および伝熱現象を連立した数理モデル

によるアプローチによって反応器内の現象を評価し，その結果を反映した巨視的なモデ

ルによって反応器の構造や動作条件が決定される[80]．特に気固二相からなる反応場にお

いて，数理モデルに分類される気体と固体の流動を正確に予測可能な数値流体力学

（CFD）による解析は反応器設計において有用なツールである[81]．解析の結果から実験

のみではわかりにくい内部での現象を予測でき，改善方法についての検討が可能である

ため，研究者やエンジニアは大規模な実証の前に多くの数値実験による検討が可能であ

る． 

 数 MWth 級以上のスケールの大きな反応器への CFD 適用は計算負荷や開発コストの

問題で現段階では困難と考えられている．そのため，実際の設計では半経験的な巨視的

モデルが用いられている．燃料反応器に関する検討ではパラメータスタディの結果から，

温度，反応器内の反応器内の固体の量および酸素運搬体と燃料の比の感度が高いことが

報告されている[81, 82]．空気反応器では反応速度が比較的大きいため，圧力損失と酸素運

搬体の気体同伴率を考慮する必要があるとされている．Peltola らは[83]ウィーン工科大学

での 120kWthパイロット装置の設計[84, 85]を基に構築した巨視的モデルを用いて，実験や

CFD 等により経験的に決定された動作条件の範囲で 100MWth の CLC の性能を予測し

た．その結果，CLC と蒸気タービンサイクルからなるシステムでは，540 °C（170 bar）

と 600 °C（270 bar）の蒸気を生成した場合の正味のプラント効率はそれぞれ 42.8%と

44.1%となった．検討の結果から，更なる高効率化にあたっては燃料反応器に焦点を当

て，固体運搬材料の輸送が効率的になるような制御等を検討する必要があるとされてい

る． 

上記のような巨大な反応器・システムにおいても，CFD 等による細かな時間と空間ス

ケールでの解析が理想的ではある．例えば，図 2.7 のマテリアルレベルの充填層であれ

ば，単粒子表面流れを微視的に明らかにし，サブ mm～μm スケールで対流・拡散の現

象を解析すればよい．しかしながら，発電システム BOP などの数十 m の巨大なシステ

ムすべてを上記の微視的スケールで詳細に解析することは計算リソースの面で現実的

ではない．そのため，図 2.8 のコンポーネントレベルの全体を軸対象などを考慮して簡

略化し，計算機リソースの許容範囲の中で反応と輸送現象の本質的な特徴が失われない

スケールにて模擬可能なモデルを用いることになる．同様にコンポーネントの集合体で

あるシステムレベルでの応答を上記のコンポーネントレベルでのモデルの組み合わせ

で解析することは計算機リソースの観点から現実的ではない．そのため，システムレベ

ルでは各コンポーネントでの現象を本質的な特徴が失われないように 0 次元や逐次段
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計算[86]の等によりモデル化し，それを組み合わせたプロセスシミュレータによりシステ

ム全体の性能が評価される．実際の反応器設計では，スケールの大きいものから小さい

ものへ，トップダウン的に必要要件が決定される．初めに，プロセスシミュレータによ

って，システムが所望の性能を満たす運転条件が探索され，システムを構成する各コン

ポーネントに対する入力要件，要求性能が決定される．その次に前述のコンポーネント

レベル全体を模擬可能なモデルに基づく数理モデルを用いた検討により，マテリアルに

対する性能の要求として見かけの反応速度や熱物性等が決定される．最後にマテリアル

レベルでは上記の要件を満たすような多孔質材が設計・開発される．プロセスシミュレ

ーションの一つのキーコンポーネントの設計解析が本論文での対象であり，その生成消

滅項にはマテリアルレベルの反応機構に基づく式が代入される．また，実際の反応器設

計においてはラボスケールの反応器からスケールアップと検証を繰り返して商用プラ

ントが設計され，スケールアップの過程では各反応器での状態を表す無次元数もオーダ

ー単位で変化するため[87]，スケールアップとともにモデルも更新される．  

  

 

図 2.8 発電用 BOP のシステムの性能予測のための設計ツールの階層化 
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2.6 「物質供与型」の事例 2 シビアアクシデント時の水素処理システム 

 原子力発電所では常時動作する BOP の他に重大事故（シビアアクシデント）時に時

間の経過とともに変化する反応器を安全に停止するための機器が多く設置されている．

現在稼働している多くの原子力発電所では燃料棒の被覆材にジルコニアが用いられて

いる．福島第一原子力発電所事故のような冷却機能喪失時に高温高圧となった圧力容器

内では，燃料棒被覆材のジルコニアは水蒸気と反応し，多量の水素を生成する[88, 89]．シ

ビアアクシデント時の水素防爆対策として，フィルタベントの他に静的触媒式水素再結

合装置（PAR）や水素－窒素反応触媒等が挙げられるものの，窒素置換されている沸騰

水型原子炉（BWR）では処理速度に課題がある[30]．そのため，窒素雰囲気でも安全に水

素を処理可能なシステムとして，水素と金属酸化物間での酸化・還元反応を利用したシ

ステムと PAR の組み合わせによる水素防爆対策が検討されている．シビアアクシデン

ト時にはジルコニアと水蒸気の反応で生じる水素の他に，水の放射性分解により酸素が

発生する．格納容器が破損していいない場合においても，生成された水素と酸素によっ

て福島第一原子力発電所事故のような水素爆発が引き起こされたと考えられるため，金

属酸化物を用いた水素処理システムでは格納容器内の水素を空気雰囲気の爆発限界ま

で安全に処理することが求められ，PAR では格納容器内の酸素を処理し，水素爆発を防

止する役割を担う．金属酸化物を用いた水素処理システムの概略図を図 2.9 に示す．同

システムではサプレッションチェンバ内から水素を含むガスをブロアにて吸引し，固定

床充填層型反応器により水素を水蒸気に酸化して，格納容器内の水素を処理する． 

  

 

図 2.9 金属酸化物を用いた水素処理システムの概略図 
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2.6.1 反応機構 

金属酸化物は常温で安定的（酸素の脱離がない）であり，十分な反応速度を有する材

料が求められている．粉末試料での反応速度測定の結果から，比較的低温（200 °Ｃ）か

ら反応が生じ，反応速度の大きい酸化銅が有力とされている[90]．酸化銅による水素酸化

反応では 250 °C 以下の温度で数十分間にかけて反応の生じない誘導期間が報告されて

いる[91]．誘導期間の原因は反応前後での酸化銅多孔質体の構造変化や表面固有の結晶構

造などが原因とされているものの，酸化銅と水素の反応では誘導期間に関する反応のメ

カニズムが十分に解明されていない[92]．また，水素雰囲気下で酸化銅は反応中間体とし

て亜酸化銅（Cu2O）を経て還元されることや水蒸気雰囲気下では酸化反応が抑制される

[93-95]．反応器の設計においては反応器の幾何学形状や充填する酸化銅粒子の形状等を決

定する必要があるものの，性能予測のために上記の誘導期間や水蒸気による反応抑制効

果のメカニズムを明らかにする必要がある． 

 

2.6.2 反応器設計に関する研究事例 

 酸化銅による水素酸化反応は 93 kJ/mol の反応熱を伴う発熱反応であり，充填層反応

器内では酸化反応の反応熱により反応が加速される現象が非定常的に進行する[96]．反応

器内で予想される現象を図 2.10 にまとめた．冷間始動の初期において反応熱は自立的

に運転が可能となる温度まで反応器を昇温する役割を担う．自立的に反応が生じる温度

に達した後でも自身の反応熱により反応器内の温度はさらに上昇するため，反応がさら

に加速され，Arrhenius 則に従って反応速度が大きくなる高温域では熱暴走の可能性が

ある．一方，反応によって生成された水蒸気は反応器下流で酸化銅表面に吸着し，反応

抑制効果を及ぼす．時間の経過とともに反応帯は水蒸気の吸着した反応器下流へと移動

し，吸着した水蒸気の量と雰囲気ガス温度や水素・水蒸気の濃度のバランスによって反

応速度が決定される．以上の反応挙動の予測から，反応は反応熱による反応を加速する

効果と生成物である水蒸気によって反応を抑制する効果を引き起こす．そのため，反応

熱による熱暴走を回避しつつも格納容器内の水素濃度を爆発限界以下に抑制可能な性

能を持つような反応器の設計には各温度での水素・水蒸気雰囲気下の反応特性を正確に

測定する必要がある． 
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図 2.10 固定床充填層型反応器での反応予想 

 

2.7 反応器設計の一般化 

 上記の研究動向から反応器設計の方法論を図 2.11 に整理した．同図にまとめた反応

器の方法論は，化学工学についての教科書[1, 2, 97]や Peschel らによってまとめられた反応

器設計についての方法論[98]とも整合している．各設計のプロセスにおける詳細を下記に

まとめる． 

 

ステップ① システム設計： 

初めに考案されたシステムにおいて反応器で求められる仕様を決定するために，反応

器を含むシステムの物理的または経済的な成立要件について検討される．その後，反応

器での必要要件が整理され，被反応物の特性から反応器の種類が決定される． 

ステップ② 反応器のモデル化： 

研究開発の過程で CFD 等により詳細な流れ場が研究されることはあるものの，反応

器内の熱・物質輸送は式（2.36）に示す対流・拡散によるに偏微分方程式によって記述

可能である．一般的には質量保存式，運動量保存式および状態方程式により流れ場が仮

決定され，エネルギー保存式および化学種保存式により場の温度や組成分布が求められ

る．局所の場の温度や組成は流れ場を決定づける物性値にも影響するため，上記の保存

式の繰り返し計算により得られる収束解が現象の状態を最も近似的に表す． 
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𝜕(𝜌𝜙)

𝜕𝑡
+ div(𝜌𝒖𝜙) = div(Γgrad𝜙) + 𝑆 (2.36) 

 

ステップ③ Γの測定： 

 被輸送物理量の勾配に対するフラックスを表す係数であるΓ（粘性係数，拡散係数，

熱伝導率）を実験により測定する．粘性係数は容器に挿入した回転子のトルクや毛細管

の通過速度から算出でき，熱伝導率は物体を加熱したときの熱流や温度変化より算出で

きる．拡散係数は水銀圧入法やガス吸着法等により測定した細孔構造より，多孔質内で

の拡散係数を予測する方法が一般的である． 

ステップ④ 反応器内の反応のモデル化： 

化学反応は場の温度に影響を及ぼし，その影響は流れ場に波及するため，反応器内で

の現象の解明にあたっては化学反応に相当する生成/消滅項（𝑆）が重要であり，モデル

の高精度化には反応速度の定量的な測定と化学反応に基づくモデル化が必須である．特

に気固反応では，見かけの反応速度に固体多孔質内での拡散が影響するため，拡散の影

響を考慮した化学反応の整理が必要とされており，反応器の設計の前段階として化学反

応と細孔内の拡散を切り分けたモデル式が開発される． 

ステップ⑤ 応答予測モデルの構築： 

反応器の設計にあたっては，反応器および固体充填物の幾何学形状や動作温度などを

決定する必要があり，反応器の性能に対する感度の大きなパラメータを探索する必要が

ある．そのため，設計者は設計の前準備として上記の反応モデルを組み込んだ応答予測

モデルを構築し，実験によりモデルの妥当性を検証する必要がある．また，本章で記述

した CLC のような大規模な反応器においてはスケールアップによる反応器内の物理現

象の律速過程の評価のために，実験と応答予測モデルの構築をラボスケール等の比較的

規模の小さいものから実証・商業スケールまで数段階に分けて実施する．  

ステップ⑥ 定格条件下での最適化： 

実験により検証された応答予測モデルによって，反応器の性能を決定づけるパラメー

タが感度解析より明らかとなった後に，パラメータスタディにより反応器の幾何学形状

や動作条件が決定される．このとき，定格状態での設計が主目的なため，過渡的な反応

の挙動は考慮されないことが多い 

ステップ⑦ 制御の検討： 

主たる運転条件である定格での動作条件が決定された後に，必要に応じて部分負荷時

の運転方法や制御方法等が検討される． 
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図 2.11 反応器設計の流れ 
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上記の従来の方法論を非定常的な反応器に適用する場合の問題点について検討する．

従来の反応器設計の方法論を非定常条件下で動作する反応器へ適用するにあたっての

主たる問題点は反応器の形状を決定するときに部分負荷条件での動作や負荷変動時の

過渡的な挙動を考慮していない点である．反応器を定格状態で効率が良くなるように設

計する場合，大抵は狭い範囲でのみ最も効率が良くなるため，部分負荷条件では必ず性

能は低下する．また，負荷変動時の過渡的な挙動により反応器の性能が著しく低下する

可能性も秘めている．したがって，非定常状態で動作する反応器の設計にあたってはス

テップ⑥の定格条件下での最適化とステップ⑦の制御の検討を同時に実施する必要が

ある．具体的には，非定常条件下では，吸着反応による反応の過渡的な挙動がみられる

ことが多いため，過渡的挙動に起因した反応器の性能低下を避けられるような反応器の

形状や制御方法を決定しなければならない．そのためには，反応器内での濃度や吸着量

の分布を予測し，反応器内の吸着量や固体表面の状態をコントロールする必要があり，

ステップ④の反応器内の反応のモデル化の段階で吸着量や固体表面の状態を組み込ん

だ反応のモデル化が必要である．上記の問題点を踏まえ，本研究では「反応場提供型」

で反応の前後で多孔質体の変化のない天然ガス焚きコンバインドサイクル用脱硝触媒

と「物質供与型」で反応の前後で多孔質体が不可逆的に変化する原子力発電所シビアア

クシデント時の水素処理システムを事例に実用設計を実施し，分単位で反応器の動作雰

囲気が変化する発電システム BOP において，反応の制御による反応器設計手法の確立

を目指す．また，非定常条件特有の過渡的な反応特性に注目し，過渡的な反応の制御及

び制御可能な範囲を探索する． 

 

2.8 まとめ 

 本章では発電システム BOP の研究・開発動向をまとめ，定常条件下で動作する反応

器の設計方法について以下の通りまとめた， 

① 発電用 BOP のシステムの設計ツールをシステム，コンポーネント，マテリアルに

階層分けすると，本論文で対象とするコンポーネントの設計要件はシステムレベル

のプロセスシミュレータなどの結果から与えられ，コンポーネントでは対流・拡散

の輸送方程式群で表される数理モデルの生成・消滅項においてマテリアルレベルの

反応機構に基づく数式が代入されるべきである． 

② 多孔質材表面での反応は，局所的な温度や濃度を変化させ，その変化は支配方程式

中の物性を介して流れ場へも波及するため，反応器内の輸送現象を考える上では多

孔質材表面での反応を精緻にモデル化する必要がある． 

③ 反応器の設計を①~⑦の 7 ステップで構成し，動作環境が分単位で変動する発電シ

ステムBOPにおける反応の過渡的な応答による反応器の性能低下抑制のためには，

ステップ⑥の定格条件下での最適化とステップ⑦の制御の検討を同時に実施する

必要がある． 
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2 章の主な記号 

𝑋୒୧୓ 反応率[-] 

𝑘 速度定数[1/s] 

𝑡 時間[s] 

𝑚 指数[-] 

𝑆 生成項 

𝑢 流速[m/s] 

𝛤 従属変数に関する拡散係数[m2/s] 

𝜌 密度[kg/m3] 

𝜙 従属変数 
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第 3 章 
脱硝反応のモデル化 

 

3.1 はじめに 

 発電システム BOP の反応の前後で多孔質材の構造が変化しない「反応場提供型」の

例として，NGCC（Natural Gas-fired Combined Cycle，天然ガス焚きコンバインドサイク

ル）用脱硝触媒を取り上げ，その設計に向けて多孔質材表面での反応を精緻にモデル

化する必要がある．NGCC では再生可能エネルギー大量導入時に，系統の調整力とし

ての役割が期待されており，運転モードの変化が予想される．運転モードの変化に伴

い，NGCC 用脱硝触媒へ供給される排気ガス中の窒素酸化物の組成（NO2/NOX 比）や

温度，流量も分単位で変動変化するため，脱硝システムの設計について見直しが必要

になる可能性がある．第 3 章では，NGCC 用脱硝触媒の設計に必要な SCR 触媒表面で

の反応速度を実験により定量的に測定し，数理モデルを用いた補完的な計算によって

モデル化する． 

 

3.2 再生可能エネルギー大量導入時の排気ガス組成の変化 

 現在稼働している最新鋭の NGCC では第 1 段階のタービン入口温度が 1600 °C 級に

達しており，低発熱量ベースの発電効率はガスタービン単体で 41%，コンバインドサ

イクル発電所で 61.5%以上である[1-3]．発電効率をさらに向上させ，燃料消費量と CO2

排出量を削減するために，1700 °C クラスの NGCC が現在開発されている[4]．NGCC は

発電効率が高く，化石燃料による火力発電の中で最も温室効果ガスの排出量が少ない

ため，環境影響が小さい．燃料である天然ガスは決して安価ではないが，地政学的リ

スクが低いため，安定供給の面で優れる．したがって，3E のうち 2 つの E を満足する

ことから，現在は日本の年間電力供給量の 40%以上を占めている[5]．また，NGCCは負

荷追従速度が他の発電方法よりも速いため，機動力のある系統安定化の調整力として

重要な役割を果たす． 

NGCC 排気ガス中に含まれる NOXはハニカム形状の SCR 触媒により処理されており，

SCR 触媒の性能は温度の他に NOX の組成によっても変化する．脱硝反応にはファスト

脱硝，標準脱硝，NO2脱硝の 3 種の基本式があり，それぞれ式（3.1），（3.2），（3.3）に

示す．反応速度はファスト脱硝＞標準脱硝＞NO2 脱硝の順で速いため，NOX 中の NO2

の割合（NO2/NOX比）が 0.5付近で反応速度が最も速くなり，SCR触媒の性能が最も高

くなる． 
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（標準脱硝） 4NO + 4NH3 + O2 → 4N2 + 6H2O (3.1) 
（NO2脱硝） NO + NO2 + 2NH3 → 2N2 + 3H2O (3.2) 
（ファスト脱硝） 6NO2 + 8NH3 → 7N2 + 12H2O (3.3) 

 

一般に，定格運転時の NGCC 排気ガス中の NO2/NOX 比は 0.05～0.1 であるものの，

部分負荷およびアイドリング運転では 0.4〜0.7に増加する[6]．再生可能エネルギーの大

量導入に対応するためにガスタービンの最小負荷率がさらに低下すると，NO2/NOX 比

はさらに増加し，SCR 触媒の性能を低下させる恐れがある．そのため，NGCC 用脱硝

触媒の性能評価にあたっては，幅広い NO2/NOX 比の条件下での脱硝反応の模擬が必要

であり，ハニカム形状 SCR 触媒での熱・物質輸送や多孔質材内の拡散抵抗を考慮した

数理モデルの構築が必要である． 

 

3.3 素反応スキーム 

NGCC用脱硝触媒での反応は幅広いNO2/NOX比での反応を模擬可能なNovaらによっ

て提唱されている 9 化学種 9 本の素反応スキーム[7]を基に構築した．具体的には Nova

らの素反応スキームに，排気ガス中に含まれる CO2 や H2O の影響を組み込むために

Brønsted 酸点とレドックスサイトでの反応を追加した．本研究で用いた素反応スキー

ムを表 3.1 に示す．同表中の素反応スキームは 15 本の触媒表面での反応と 1 本の気相

での反応から構成される． 

脱硝反応は触媒表面の Brønsted 酸点（V5+-OH）とレドックスサイト（V5+=O, V4+-OH）

で生じると考えられている．脱硝反応の主な反応経路では初めに，気相中の NH3 が触

媒表面の V5+-OH サイトに吸着し，V5+=Oによって活性化される．活性化された NH3は

気相中の NOX を還元し，N2 と H2O を生成する．NOX と NH3 間での反応の過程で，

V5+=O は V4+-OH に還元されるものの，標準脱硝反応では気相の O2が V4+-OH を V5+=O

に再酸化するため，吸着した NH3は再び NO と反応可能になる[8, 9]．NO2が含まれるガ

ス雰囲気でのファスト脱硝と NO2脱硝反応では O2の他に NO2も V4+-OH を酸化する．

ファスト脱硝反応では気相の NO2 と O2 の両方が V4+-OH を酸化するため，反応速度が

最も大きくなり，NO2と O2による酸化反応の速度の関係から NO2脱硝反応の反応速度

が最も小さい[10]．排気ガス雰囲気では O2と NO2に加えて，H2O と CO2もレドックスサ

イト（V5+=O, V4+-OH）を酸化・還元する[11, 12]．また，NGCC で想定される H2O 濃度の

範囲において，H2O は Brønsted 酸点への吸着性を示し，NH3 と H2O は触媒表面の

Brønsted 酸点へ競争吸着する[13-15]． 
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表 3.1 素反応スキーム 

反応名 化学反応式 式番 引用 
NH3吸着 V5+-OH + NH3 → V5+-OH-NH3 (3.4) [8, 9] 
NH3脱離 V5+-OH-NH3 → V5+-OH + NH3 (3.5) [8, 9] 
NH3酸化 4V5+-OH-NH3 + 3O2 → 4V5+-OH + 2N2 + 6H2O (3.6) [7] 
NO酸化 2NO + O2 → 2NO2 (3.7) [7] 

NO脱硝 
V5+-OH-NH3 + NO + V5+=O 
→ N2 + H2O + V5+-OH + V4+-OH 

(3.8) [8, 9] 

NO2脱硝 
8V5+-OH-NH3 + 6NO2 + 8V5+=O 
→ 7N2 + 12H2O + 8V5+-OH + 8V5+=O 

(3.9) [8] 

ファスト脱硝 
2V5+-OH-NH3 + NO + NO2 + 2V5+=O 
→ 2N2 + 3H2O + 2V5+-OH + 2V5+=O 

(3.10) [8] 

N2O 生成（1） 
4V5+-OH-NH3 + 4NO + 3O2 

→ 4N2O + 6H2O + 4V5+-OH 
(3.11) [7] 

N2O 生成（2） 
2V5+-OH-NH3 + 2NO2 

→ N2O + N2 + 3H2O + 2V5+-OH 
(3.12) [7] 

NH4NO3生成 
2V5+-OH-NH3 + 2NO2 

→ 2V5+-OH + NH4NO3 + N2 + H2O 
(3.13) [7] 

表面酸化（O2） 4V4+-OH + O2 → 4V5+=O + 2H2O (3.14) [9] 
表面酸化

（NO2） 
2V4+-OH + NO2 → 2V5+=O + NO + H2O (3.15) [10] 

表面酸化（CO2） 2V4+-OH + CO2 → 2V5+=O + CO + H2O (3.16) [11] 
表面還元

（H2O） 
4V5+=O + 2H2O → 4V4+-OH + O2 (3.17) [12] 

H2O 吸着 V5+-OH + H2O → V5+-OH-H2O (3.18) [15] 
H2O 脱離 V5+-OH-H2O → V5+-OH + H2O (3.19) [15] 

 

3.4 試験装置・方法 

3.4.1 反応速度測定のポリシー 

 反応速度は Arrhenius 則に従い，温度によって変化するため，等温条件での測定が望

ましい．本研究で対象とする脱硝触媒での反応は被反応物の濃度が ppm オーダーと希

薄であるため，反応熱による温度変化は無視可能である．このような反応系では，ヒ

ータにより温度を制御するガス流通型反応器で一定温度での反応速度の定量的な測定

が可能である． 

 反応速度の測定にあたっては触媒表面での反応が複雑であるため，各素反応の反応

速度が測定可能な試験条件を設定する必要がある．そのためには，パラメータとなる1

種類の化学種濃度に対して，出口ガス分析における応答が他の影響を受けない試験条

件の設定が基本であり，連動した影響となる場合には複数を連立させて解を求める必

要がある．触媒表面での素反応と各素反応に関係する化学種を表 3.2に整理した．同表

より，反応は複雑ではあるものの，大部分の素反応は反応に関係する化学種が異なり，

反応に関係する化学種が同じ反応（NO 脱硝反応と N2O 生成（1）および NO2脱硝反応

と N2O 生成（2））は反応の生成物が異なるため，ガス種の切り替えによる各反応の反
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応速度の測定を目指した．また，NOX が関係する反応は触媒表面への NH3 吸着量とレ

ドックスサイト（V5+=O）の一方または双方が関係するため，触媒表面でのNH3吸着量

とレドックスサイトの状態を精度よく測定しなければ反応の模擬精度は向上しない．

そのため，NH3 吸着量とレドックスサイトの状態を決定づける反応の数理モデルを確

立した後に，脱硝反応の反応速度式を定式化することとした．また，計測機器の精度

から，ppm オーダーでの H2O 吸着反応を反応器入口と出口での H2O 濃度の変化から測

定することは困難である．NH3 と H2O は触媒表面の同じ吸着サイト（V5+-OH）に競争

吸着するため，水蒸気を含まないガス条件下で NH3 吸着量を測定し，H2O を含むガス

条件での NH3吸着反応を模擬可能な H2O 吸着反応の速度を求める必要がある． 

 

表 3.2 各反応に関連する気相の化学種 

反応名 
気相の化学種 吸着量 サイト 

NH3 NO NO2 O2 CO2 H2O NH3 V5+=O 
NH3吸着 〇     〇 〇  

NH3脱離 〇     〇 〇  

NH3酸化 〇   〇   〇  

NO酸化  〇  〇     

NO脱硝 〇 〇  〇   〇 〇 
NO2脱硝 〇  〇    〇 〇 

ファスト脱硝 〇 〇 〇    〇 〇 
N2O 生成（1） 〇 〇  〇   〇 〇 
N2O 生成（2） 〇  〇    〇 〇 
NH4NO3生成 〇  〇    〇 〇 

表面酸化（O2）    〇    〇 
表面酸化（NO2）   〇     〇 
表面酸化（CO2）     〇   〇 
表面還元（H2O）      〇  〇 

H2O 吸着 〇     〇 〇  

H2O 脱離 〇     〇 〇  

 

3.4.2 ハニカム形状の触媒を用いた試験方法 

図 3.1 にガス流通型反応器による反応速度測定試験装置を示す．試験ガスはボンベ

（N2，O2，CO2，N2希釈 NO（4000 ppm），N2希釈 NO2（4000 ppm）および N2希釈 NH3

（5000 ppm））にて準備し，ガス流量はマスフローコントローラにより制御した．H2O

は蒸発器にて純水を蒸発させて供給し，流量はプランジャーポンプによって制御した．

流量および組成を制御した試験ガスはゴールドイメージ炉によって試験温度まで昇温

し，反応器へと供給した．温度は，反応器の入口と出口に設置した K 型熱電対（JIS 規

格：クラス2）で測定し，反応器の入口と出口で温度差がなく，反応器内での温度変化

のないことを確認した．反応器の入口と出口のガス組成は，フーリエ変換赤外分光光

度計（FT-IR：ベスト測器製）によって測定した．反応速度測定のための試験条件を表
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3.3 に示す．温度は実機で想定される範囲で 3 条件とし，流量は反応器出口ガス濃度が

FT-IR の検出限界よりも高くなるように，実機の約 2 倍に設定した．ガス組成は実機で

想定される濃度域で任意に決定した．試験は温度ごとに連続で測定し，NH3 吸着反応

の関係しない試験 No.3～5 の後に他の条件を番号の昇順で実施した．試験 No.1 では試

験開始と同時に NH3を流通させ，試験 No.2，3 および 7 では NH3吸着が平衡（反応器

入口と出口での NH3濃度が同じ）となった後に O2や NOXを流通させた．また，CO2，

H2O は測定開始に関係なく反応器に流通させた．  

試験には市販（イビデン製）のハニカム形状脱硝触媒を用いた．実験に使用したハ

ニカム触媒を図 3.2 に示す．長さ 70 mm，1 平方インチあたり 36 セル（cpsi）のハニカ

ム触媒を内径 31.6 mm の反応管に入るサイズに加工した．触媒の間には図 3.3 に示すよ

うにグラスウールを巻き，反応管と触媒の隙間を埋めてガスが流れないようにした．

また，反応管外周にはリボンヒータを巻き，試験条件温度に設定した． 

表 3.4に各素反応とそれに対応する試験番号をまとめた．試験温度の範囲は実機で想

定される 260～360 °C とし，Arrhenius 則に従う反応速度式中の頻度因子および活性化

エネルギーは表 3.4に従って，試験結果に対して反応速度式を組み込みこんだ数理モデ

ルの計算結果をフィッティングして決定した． 

 

 
図 3.1 試験装置概略図 
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表 3.3 ハニカム形状 SCR 触媒を用いた試験条件 

試験
No. 

温度 
°C 

流量 
NL/min 

N2 
vol% 

CO2 
vol% 

H2O 
vol% 

O2 
vol% 

NH3 
ppm‡ 

NO 
ppm‡ 

NO2 
ppm‡ 

1 260, 310, 360 

10.0 Balance 3.30 6.30 

0 253 0 0 
2 260, 310, 360 13.8 253 0 0 
3 260, 310, 360 13.8 0 200 0 
4 260, 310, 360 0 0 200 0 
5 260, 310 0 0 0 200 
6 260, 310, 360 0 253 500 0 
7 260, 310, 360 13.8 253 500 0 
8 260, 360 0 253 200 200 

‡: ppm を mmol/m3（反応器入口での測定値）に換算した値を下記に示す． 
200 ppm: 4.12 mmol/m3 (260 °C), 3.62 mmol/m3 (310 °C), 3.30 mmol/m3 (360 °C) 
253 ppm: 4.93 mmol/m3 (260 °C), 4.51 mmol/m3 (310 °C), 4.10 mmol/m3 (360 °C) 
500 ppm: 10.5 mmol/m3 (260 °C), 9.73 mmol/m3 (310 °C), 8.90 mmol/m3 (360 °C) 

 

図 3.2 試験に用いたハニカム触媒 図 3.3 反応管に挿入できるように加工し

たハニカム触媒 
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表 3.4 素反応と関連する試験番号 

反応名 
試験 No. 

1 2 3 4 5 6 7 8 
NH3吸着 〇        

NH3脱離 〇        

NH3酸化  〇       

NO酸化   〇      

NO脱硝      〇   

NO2脱硝        〇 
ファスト脱硝        〇 
N2O 生成（1）      〇   

N2O 生成（2）        〇 
NH4NO3生成        〇 

表面酸化（O2）       〇  

表面酸化（NO2）     〇    

表面酸化（CO2）    〇     

表面還元（H2O）    〇     

H2O 吸着 〇        

H2O 脱離 〇        

 

3.4.3 昇温脱離法による NH3吸着量の測定方法 

水蒸気競争吸着の影響を含まない純粋な NH3 吸着量を昇温脱離法により測定した．

昇温脱離法による測定には触媒分析装置（BEL-CAT-55：MICROTRAC 製）を用いた．

装置概略図を図 3.4に示す．試験ガスはボンベで準備し，流量はマスフローコントロー

ラで 50 SCCM となるように制御し，触媒から脱離した NH3のガス濃度をガスクロマト

グラフィーで測定した．触媒はガス流通型試験で用いたものと同じハニカム形状の触

媒を乳鉢ですりつぶし，粉末状にしたものをガラスのＵ字管に挿入した．触媒の温度

は触媒分析装置内部の電気ヒータによって管理した． 

試験条件を表 3.5に示す．試験前には前処理として 600 °Cのアルゴン雰囲気に 1時間

保持し，水蒸気等の吸着質を除去した後，アルゴン雰囲気で測定温度になるまで自然

冷却で降温した．測定温度で温度が定常となった後に NH3を 30 分間流し，NH3を触媒

に吸着させた．その後，アルゴン雰囲気に切り替え，10 °C/min で昇温し，NH3 の脱離

量をガスクロマトグラフィーにより測定した．「反応場提供型」の反応では多孔質材表

面の吸着サイトの量が重要な指標となるため，最大吸着量の測定は重要である．その

ため，測定は最大吸着量とガスタービン実機雰囲気での吸着量の測定のために50，260，

310，360 °C の 4 条件実施した． 
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図 3.4 触媒分析装置概略図 

 

表 3.5 昇温脱離法の試験条件 

STEP 項目 
時間 
min 

目標温度 
°C 

温度変化 
°C/min 

NH3濃度 
% 

①  

前処理 

昇温 120 600 5.00 0.00 
②  保持 60.0 600 ― 0.00 
③  降温 ― 測定温度‡ 自然冷却 0.00 
④  定常待ち 10.0 測定温度‡ ― 0.00 
⑤  

吸着 
NH3流通 30.0 測定温度‡ ― 5.00 

⑥  パージ 15.0 測定温度‡ ― 0.00 
⑦  脱離 

（測

定） 

安定待ち 60.0 測定温度‡ ― 0.00 
⑧  昇温 60.0 610 10.0 0.00 
⑨  保持 20.0 610 ― 0.00 

‡：設定温度：50 °C，260 °C，310 °C，360 °C 

 

3.5 数理モデル 

3.5.1 反応速度式 

 反応速度（𝑟）は Arrhenius 則に従うため，頻度因子（𝐴），活性化エネルギー（𝐸），

温度（𝑇），気体定数（𝑅），被覆率（𝜃），およびガス濃度（𝐶）に依存する．各反応速

度式中の頻度因子と活性化エネルギーは触媒の組成によって変化するため，本研究で

は試験結果に対して数理モデルの計算結果をフィッティングして決定した．また，反

応速度式中の濃度は後述の化学種保存式中の局所の濃度を与えた．気相での NO 酸化

反応の反応速度式を式（3.20）に示す[7]． 

 

（NO酸化反応）  

𝑟୒୓୭୶ = 𝐴୒୓୭୶exp ൬−
𝐸୒୓୭୶

𝑅𝑇
൰ 𝐶୥,୒୓𝐶୥,୓మ

଴.ହ  (3.20) 
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NH3 と H2O の触媒表面への吸着反応は，Langmuir-Hinshelwood 機構に従うものとし

て，式（3.21）～（3.24）に示す吸着反応と脱離反応の反応速度式を与えた．また，競

合吸着の影響は反応速度式中の（1 − 𝜃୒ୌయ
− 𝜃ୌమ୓）により考慮した[16]．  

 

（NH3吸着反応）  
𝑟୒ୌయୟୢୱ = 𝐴୒ୌయୟୢୱ𝐶ୱ,୒ୌయ

൫1 − 𝜃୒ୌయ
− 𝜃ୌమ୓൯ (3.21) 

（NH3脱離反応）  

𝑟୒ୌయୢୣୱ = 𝐴୒ୌయୢୣୱexp ൬−
𝐸୒ୌయୢୣୱ

𝑅𝑇
൰ 𝜃୒ୌయ

 (3.22) 

（H2O 吸着反応）  
𝑟ୌమ୓ୟୢୱ = 𝐴ୌమ୓ୟୢୱ𝐶ୱ,ୌమ୓൫1 − 𝜃୒ୌయ

− 𝜃ୌమ୓൯ (3.23) 
（H2O 脱離反応）  

𝑟ୌమ୓ୢୣୱ = 𝐴ୌమ୓ୢୣୱ exp ൬−
𝐸ୌమ୓ୢୣୱ

𝑅𝑇
൰ 𝜃ୌమ୓ (3.24) 

 

触媒表面に吸着した NH3 の酸化反応は式（3.25）で与えられ，O2 濃度項൫𝐶୓మ
0.08⁄ ൯ 

はバナジウムベースの触媒特有の補正項である[7]．  

 

（NH3酸化反応）  

𝑟୒ୌయ୭୶ = 𝐴୒ୌయ୭୶ exp ൬−
𝐸୒ୌయ୭୶

𝑅𝑇
൰ 𝜃୒ୌయ

൫𝐶ୱ,୓మ
0.08⁄ ൯

଴.ହ
 (3.25) 

 

NO 脱硝，NO2 脱硝，およびファスト脱硝反応の反応速度式は式（3.26）～（3.28）

に示すように，一般的な Eley-Rideal 機構の式としてアンモニア被覆率，レドックスサ

イト中の V5+=Oの比率，および気相の NOX濃度によって与えた[7, 17]．  

 

（NO脱硝反応）  

𝑟୒୓ = 𝐴୒୓ exp ൬−
𝐸୒୓

𝑅𝑇
൰ 𝜃୒ୌయ

𝜃୚ఱశୀ୓ 𝐶ୱ,୒୓ (3.26) 

（NO2脱硝反応）  

𝑟୒୓మ
= 𝐴୒୓మ

exp ൬−
𝐸୒୓మ

𝑅𝑇
൰ 𝜃୒ୌయ

𝜃୚ఱశୀ୓ 𝐶ୱ,୒୓మ
 (3.27) 

（ファスト脱硝反応）  

𝑟୤ୟୱ୲ = 𝐴୤ୟୱ୲ exp ൬−
𝐸୤ୟୱ୲

𝑅𝑇
൰ 𝜃୒ୌయ

𝜃୚ఱశୀ୓ 𝐶ୱ,୒୓𝐶ୱ,୒୓మ
 (3.28) 

 

O2，NO2，CO2，および H2Oによるレドックスサイトサイトの酸化・還元反応の反応

速度式は，一般的な両論係数のべき乗則によって与えた（式（3.29）～（3.32））[17]．  

 

（表面酸化（O2）反応）  

𝑟ୱ୳୰୤୭୶(୓మ) = 𝐴ୱ୳୰୤୭୶(୓మ) exp ൬−
𝐸ୱ୳୰୤୭୶(୓మ)

𝑅𝑇
൰ (1 − 𝜃୚ఱశୀ୓ )𝐶ୱ,୓మ

଴.ଶହ (3.29) 
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（表面酸化（NO2）反応） 

𝑟ୱ୳୰୤୭୶(୒୓మ) = 𝐴ୱ୳୰୤୭୶(୒୓మ) exp ൬−
𝐸ୱ୳୰୤୭୶(୒୓మ)

𝑅𝑇
൰ (1 − 𝜃୚ఱశୀ୓ )𝐶ୱ,୒୓మ

଴.ହ  (3.30) 

（表面酸化（CO2）反応）  

𝑟ୱ୳୰୤୭୶(େ୓మ) = 𝐴ୱ୳୰୤୭୶(େ୓మ) exp ൬−
𝐸ୱ୳୰୤୭୶(େ୓మ)

𝑅𝑇
൰ (1 − 𝜃୚ఱశୀ୓ )𝐶ୱ,େ୓మ

଴.ହ  (3.31) 

（表面還元（H2O）反応）  

𝑟ୱ୳୰୤୰ୣୢ(ୌమ୓) = 𝐴ୱ୳୰୤୰ୣୢ(ୌమ୓) exp ൬−
𝐸ୱ୳୰୤୰ୣୢ(ୌమ୓)

𝑅𝑇
൰ 𝜃୚ఱశୀ୓ 𝐶ୱ,ୌమ୓

଴.ହ  (3.32) 

 

後述の試験の結果から N2O の生成を確認できなかったため，式（3.11）の N2O 生成

反応（1）および式（3.12）の N2O 生成反応（2）は除外した．また，式（3.13）の

NH4NO3 生成反応は，ガスタービン排気ガス温度条件下ではファスト SCR 反応に含め

ることが可能であるため除外した[18]． 

 

3.5.2 物質輸送方程式 

図 3.5に数理モデルの概略図を示す．同図に示すように，ハニカム形状の触媒ではす

べてのチャネルで同一の反応が生じると仮定して 1 本のチャネルについてモデル化し

た．各正方形のチャネルは流路断面積の等しい円柱（直径：𝑑）として近似した．断面

積が変わらないため，ガス流速は正方形と円筒形のチャネルと等しいものの，表面積

および触媒の厚みは円筒形モデルの方が小さい．また，NH3 と NOX の間の反応熱によ

る温度および流れ場の変化は，反応が ppm オーダーであるため無視した． 

円筒形に近似したことによるモデル誤差については，矩形流路の 3 次元モデルと下

記に示す 2 次元モデルの比較により検証した．2 次元モデルと 3 次元モデルでの計算結

果の比較から，差異は 3%未満であることから，円筒形への近似による差異は無視可能

であるとして，計算負荷のより小さい 2 次元モデルにて反応速度式中の係数を決定し

た． 

気相中の非定常なガス濃度の分布は式（3.33）に示す各種のガス濃度（𝐶୥,௜）につい

ての疑似 2 次元移流拡散方程式によってモデル化した．疑似 2 次元移流拡散方程式の

ガス速度（𝑢୸）は，チャネル内の平均流量を与え，気相中の拡散係数（𝐷௜ ）は

Chapman-Enskog 理論の予測式より求めた[19]．半径方向への流束は触媒表面での物質輸

送係数（𝑘௜）含む生成/消滅項（𝑘௜𝑆୥൫𝐶୥,௜ − 𝐶ୱ୳୰୤,௜൯）で与え，触媒表面濃度（𝐶ୱ୳୰୤,௜）は

後述の触媒層の拡散方程式との反復計算によって決定した．物質移動係数は Sherwood

数（𝑆ℎ），チャネルの直径，および気相での拡散係数の関数として𝑘௜ = (𝑆ℎ𝐷௜)/𝑑によ

り与えた．式中の Sherwood 数はチャネル入口部の助走区間での物質輸送を考慮するた

めに Graetz 数（𝐺𝑧）の関数として式（3.34）により計算し，𝐺𝑧は入口からの距離（z），

等価直径，Reynolds 数（𝑅𝑒）の関数として，𝐺𝑧 = (𝑑 𝑧⁄ )𝑅𝑒により与えた[20]．本論文で

扱う条件では，助走区間の長さはチャネルの長さに対して 5%以下であった．また，気
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相での NO酸化反応は生成/消滅項（𝜐௜,୒୓୭୶𝑟୒୓୭୶）として与えた． 

触媒層の多孔質内における各化学種の非定常ガス濃度（𝐶ୱ,௜）の分布は，式（3.35）

に示すガス主流法線方向についての 1 次元拡散方程式によってモデル化した．触媒層

の拡散係数（𝐷ୣ୤ ೔
）は水銀ポロシメーターで測定した気孔率および細孔径と屈曲度の

文献値より求めた[21]．触媒層内での化学反応は式（3.21）～（3.32）に示す反応速度式

に吸着サイト密度（Ω）と反応の両論係数（𝜐௜,௝）を乗じた値を生成/消滅項として与え

た．反応速度に関係する各コントロールボリュームでの NH3 と H2O の被覆率（𝜃）は

式（3.36）により求めた． 

 

 
図 3.5 数理モデル概略図 

 

𝜕𝐶୥,௜

𝜕𝑡
+ 𝑢୸

𝜕𝐶୥,௜

𝜕𝑧
= 𝐷௜

𝜕ଶ𝐶୥,௜

𝜕𝑧ଶ
− 𝑘௜𝑆୥൫𝐶୥,௜ − 𝐶ୱ୳୰୤,௜൯ − 𝜐௜,୒୓୭୶𝑟୒୓୭୶ (3.33) 

𝑆ℎ = 3.66 +
0.0668𝐺𝑧

1 + 0.04𝐺𝑧ଶ ଷ⁄
 (3.34) 

𝜕𝐶ୱ,௜

𝜕𝑡
=

1

𝑟

𝜕

𝜕𝑟
൬𝐷௘௙௙೔

𝑟
𝜕𝐶ୱ,௜

𝜕𝑟
൰ − Ω ෍ 𝜐௜,௝𝑟௝

୒౎

௝ୀଵ

 (3.35) 

𝜕𝜃௜

𝜕𝑡
= ෍ 𝜐௜,௝𝑟௝

୒౎

௝ୀଵ

 (3.36) 
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3.6 フィッティングによる反応速度の定式化 

3.6.1 NH3吸着反応 

図 3.6にハニカム形状の触媒を用いた試験（水蒸気を含む）と昇温脱離法（水蒸気を

含まない）により測定した NH3吸着量を示す．各プロットは昇温脱離法の 360 °C での

結果を基準に正規化し，平衡吸着量である近似曲線は水蒸気競争吸着の影響を受けな

い昇温脱離法の試験の結果に合うように式（3.21），（3.22）より求めた．同図より水蒸

気の有無に関わらず 310 °C および 360 °C での吸着量はほぼ等しく，同温度域では競争

吸着の影響が無視可能である．一方，260 °C では H2O の有無により吸着される NH3の

量に差異があり，ガスタービンで想定される水蒸気濃度の範囲では，吸着サイトに対

する NH3 と H2O の競争吸着の影響が無視できない．この温度と水蒸気競争吸着の関係

はバナジウム系の触媒を用いた Chen らに報告されている結果と同じであり，得られた

結果は妥当性であると判断した[15]． 

NH3 と H2O は同じ吸着サイトに競争吸着するため，NH3 と H2O をそれぞれ測定する

ことが望ましいものの，ppm オーダーでの H2O の非定常的な吸着挙動を正確に測定す

ることは困難である．そのため，NH3 の吸着反応と脱着反応の相対的な反応速度の差

は H2O を含まない昇温脱離法の結果から決定し，NH3 と H2O 吸着反応の相対的な速度

差はハニカム試験の結果から得られた NH3 吸着量を満たすように決定した．また，

50 °C での吸着量を触媒吸着容量（Ω= 486 mol / m3）と定義した． 

図3.7にハニカム試験No.1の試験と数理モデルによる計算より求めた反応器出口NH3

濃度の変化を，表 3.6にフィッティングによって決定した反応速度式中の係数を示す．

図 3.7 より，昇温脱離法とハニカム試験から求めた NH3 と H2O の反応速度の相対的な

差を満たす係数によって NH3吸着の非定常的な挙動を精度良く模擬した．  

 

 
図 3.6 360 °C の測定値を基準に正規化した NH3吸着量 
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図 3.7 試験 No.1（NH3吸着反応）での反応器出口 NH3濃度の変化  

 

表 3.6 フィッティングより求めた頻度因子および活性化エネルギー（1） 

頻度因子𝐴௝ 活性化エネルギー𝐸௝ 

記号 数値 記号 数値 

𝐴୒ୌయୟୢୱ m3/(mol∙s) 4.00×100 NA NA 

𝐴୒ୌయୢୣୱ 1/s 7.02×103 𝐸୒ୌయୢୣୱ kJ/mol 56.0 

𝐴ୌమ୓ୟୢୱ m3/(mol∙s) 1.75×10-1 NA NA 

𝐴ୌమ୓ୢୣୱ 1/s 1.97×108 𝐸ୌమ୓ୢୣୱ kJ/mol 96.0 

 

3.6.2 NH3酸化反応 

図 3.8にハニカム試験 No.2の試験と計算の結果を，表 3.7にフィッティングによって

決定した反応速度式中の係数を示す．図 3.8より，決定した頻度因子および活性化エネ

ルギーによって反応を精度よく模擬した．数理モデルによると，260，310，および

360 °C 雰囲気下の反応の前後での NH3被覆率の相対的な変化はそれぞれ 1.2%，3.8%，

および 7.4%であり， NH3の酸化反応の反応速度は NH3の吸着反応の速度よりも遅い． 
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図 3.8 試験 No.2（NH3酸化反応）での反応器出口 NH3濃度の変化  

 

表 3.7 フィッティングより求めた頻度因子および活性化エネルギー（2） 

頻度因子𝐴௝ 活性化エネルギー𝐸௝ 

記号 数値 記号 数値 

𝐴୒ୌయ୭୶ m3/(mol∙s) 2.88×102 𝐸୒ୌయ୭୶ kJ/mol 77.4 

 

3.6.3 NO酸化反応 

図 3.9 に気相での NO 酸化反応の試験（試験 No.3）と計算の結果を，表 3.8 にフィッ

ティングにより決定した反応速度式中の係数を示す．この試験では，反応器入口と出

口での NO 濃度の変化がガス分析計の FT-IR の測定レンジに対して小さく，NO の変化

量を正確に測定するには不十分であったため，酸化反応により生じた NO2 の濃度変化

から反応速度式中の係数を決定した．図 3.9より，試験では NO2濃度が定常に達するま

でに 20～30分を要しているものの，数理モデルによる計算では約 10秒で反応が定常に

至った．一般に，気相での反応は触媒表面での反応と比べて定常状態に達するまでに

かかる時間は短く，実際に数理モデルでは式（3.7）に示す NO 酸化反応のみを考慮し

ていたため，定常に達するまでの時間が短かったと考えられる．したがって，実験結

果として得られた NO2 濃度の定常に至るまでの時間は気相反応のみではなく，触媒表

面での反応が関係することが示唆された．反応器内では NO 酸化反応によって生成さ

れた NO2 は式（3.15）に示す表面酸化（NO2）反応により触媒表面を酸化し，再び NO

に還元されたと考えられる．表面酸化（NO2）反応による NO2の NOへの還元は触媒表

面の還元サイト（V4+-OH）がある程度酸化され，NO2 を含む雰囲気ガス下で平衡に達

すると見かけの表面反応が止まる．そのため，定常に至った後の反応器内での反応は

式（3.7）に示す気相での NO 酸化反応のみとして扱える．反応器出口 NO2 濃度の変化

と関係する反応の関係から，各温度での定常時の NO2 濃度に合わせて NO 酸化反応の

頻度因子と活性化エネルギーを決定した． 
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図 3.9 試験 No.3（NO酸化反応）での反応器出口 NO2濃度の変化 

 

表 3.8 フィッティングより求めた頻度因子および活性化エネルギー（3） 

頻度因子𝐴௝ 活性化エネルギー𝐸௝ 

記号 数値 記号 数値 

𝐴୒୓୭୶ m3/(mol∙s) 5.35×104 𝐸୒୓୭୶ kJ/mol 61.7 

 

3.6.4 触媒表面の酸化・還元反応 

図 3.10 に試験 No.5 の H2O，CO2雰囲気で NO2を流したときの試験と数理モデルより

得られた反応器出口での NOX濃度の推移を示す．同図より NO2のみを流通させたにも

関わらず反応器出口ガスで NO が検出され，NO と NO2 を足し合わせた NOX の総量は

常に一定であった．この結果から，NO2 により触媒表面が還元され，NO が生成された

ことが示された．また，NO 濃度は時間の経過とともに減少し，NO2 濃度が減少してい

る．これは，NO2による酸化により触媒表面のレドックスサイト中の V4+-OH サイト数

が減少し，反応速度が遅くなったためと考えられる．加えて，NO のみを注入した場合

（試験 No.4）に NO 濃度に変化は見られず，NO2 も検出されなかったため，逆反応は

生じない． 

図 3.10 の測定開始後 20 分以降のように反応器出口 NO2 濃度が低くなった後でも，

H2O，CO2雰囲気下で再度前処理した後に NO2を流通させると同図と同一の結果が得ら

れたため，NO2，CO2，H2O 雰囲気下では式（3.15）～（3.17）の反応によってレドッ

クスサイトが酸化・還元されることがわかり，試験結果を模擬可能な式（3.30）～

（3.32）中の頻度因子および活性化エネルギーを試験結果に対して数理モデルを用い

た計算結果をフィッティングし，決定した．決定した頻度因子および活性化エネルギ

ーを表 3.9に示す．触媒表面での酸化・還元反応の反応速度に関係するレッドクスサイ

トの量は後述の脱硝反応にも関係するため，試験結果に対するフィッティングにより
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NH3 吸着サイト（V5+-OH）と等量に決定した．図 3.10 より決定した反応速度式中の係

数により反応の非定常的な挙動を精度よく模擬した． 

 

 
図 3.10 試験 No.5（表面酸化・還元反応）での反応器出口 NOおよび NO2濃度の変

化 

 

表 3.9 フィッティングより求めた頻度因子および活性化エネルギー（4） 

頻度因子𝐴௝ 活性化エネルギー𝐸௝ 

記号 数値 記号 数値 

𝐴ୱ୳୰୤୭୶(୒୓మ) m3/(mol∙s) 4.82×10-1 𝐸ୱ୳୰୤୭୶(୒୓మ) kJ/mol 10.0 

𝐴ୱ୳୰୤୭୶(େ୓మ) m3/(mol∙s) 3.60×102 𝐸ୱ୳୰୤୭୶(େ୓మ) kJ/mol 52.4 

𝐴ୱ୳୰୤୰ୣୢ(ୌమ୓) m3/(mol∙s) 3.60×10-3 𝐸ୱ୳୰୤୰ୣୢ(ୌమ୓) kJ/mol 12.4 

 

3.6.5 NO脱硝反応 

図 3.11a）および 3.11b）に O2 を含まない条件（試験 No.6）と O2 を含む条件（試験

No.7）の試験と数理モデルの計算の結果を示す．図 3.11a）より，脱硝反応の基礎式

（式（3.1）～（3.3））のみでは説明できない，O2 を含まないガス条件でも標準脱硝反

応が生じた．この結果から，式（3.16）の表面酸化（CO2）反応により CO2 が O2 の代

わりレドックスサイト中の V4+-OH を V5+= Oに酸化したため，NO脱硝反応が生じたと

考えられる．図 3.11a）と 3.11b）を比べると，反応器出口の NO 濃度は O2 を含むガス

条件の方が低いため，文献[9]で報告されているように O2 もレドックスサイト中の V4+-

OH を酸化すると考えられ，酸素供与体（O2 および CO2）濃度が低い場合には V4+-OH

の酸化反応が反応の律速となる． 
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図 3.11a）と 3.12b）の両図より，反応開始時に試験と数理モデルの計算結果に差異

が見受けられ，これは試験と実験の前処理の差異によるものである．数理モデルでは

試験条件の雰囲気ガス雰囲気でレドックスサイトが平衡となった後に NO を流通させ

た．数理モデルにより，レドックスサイトが雰囲気で平衡に達するまでの時間を評価

すると，気相の組成によって結果は異なるものの，試験条件のガス雰囲気では H2O と

CO2 による触媒表面での酸化還元反応が平衡となるまでに 1〜2 時間を要する．一方，

試験では NH3吸着が平衡となった後に測定を開始したため，前処理の時間は 30 分であ

った．この効果は，前処理の時間が 2 時間（3.6.4 節）であったり，酸化還元部位が関

与していない（3.6.1 節の NH3吸着反応，3.6.2 節の NH3酸化反応，3.6.3 節の NO 酸化反

応）ため，他の試験では確認できなかった．そのため，フィッティングによる頻度因

子および活性化エネルギーの決定にあたっては定常状態の反応器出口が合うように係

数を決定した．決定した反応速度式中の係数を表 3.10 に示す．実機では SCR 触媒を連

続的に使用し，前処理の必要がないため，上記の前処理に起因する非定常的な反応挙

動の差異は考慮する必要がないと考えられる． 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



第3章 脱硝反応のモデル化 

66 
 

 

 
図 3.11 a）試験 No.6（NO脱硝反応）と b）試験 No.7（表面酸化（O2）反応）での

反応器出口 NH3および NO濃度の変化 
 

表 3.10 フィッティングより求めた頻度因子および活性化エネルギー（5） 

頻度因子𝐴௝ 活性化エネルギー𝐸௝ 

記号 数値 記号 数値 

𝐴୒୓ m3/(mol∙s) 4.00×103 𝐸୒୓ kJ/mol 20.0 

𝐴ୱ୳୰୤୭୶(୓మ) m3/(mol∙s) 6.00×101 𝐸ୱ୳୰୤୭୶(୓మ) kJ/mol 61.2 
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3.6.6 NO2を含む雰囲気での脱硝反応 

図 3.12a）と 3.12b）に NO2を含むガス条件での脱硝反応の試験（試験 No.8）と数理

モデルの計算の結果を示す．同試験条件では NO脱硝反応，NO2脱硝反応，およびファ

スト脱硝反応（式（3.8）～（3.10））が同時生じるものの，NO2 脱硝反応とファスト脱

硝反応の NH3と NOXに関係する両論係数は異なる．そのため，反応器出口 NO と NO2

濃度が試験結果と一致するような頻度因子および活性化エネルギーを決定した．決定

した頻度因子および活性化エネルギーを表 3.11 に示す．平衡濃度を比較すると，数理

モデルによる計算結果は試験結果とよく一致しているもの，反応の開始時には試験と

数理モデルを用いた計算の結果に差異がみられる．これは，NO 脱硝反応と同様に，レ

ドックスサイトの初期状態が試験と数理モデルで異なることに起因した差異であると

推測する． 

 

 

 
図 3.12 試験 No.8（NO2脱硝・ファスト脱硝反応）での反応器出口 a）NH3と NOお

よび b）NO2濃度の変化 
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表 3.11 フィッティングより求めた頻度因子および活性化エネルギー（6） 

頻度因子𝐴௝ 活性化エネルギー𝐸௝ 

記号 数値 記号 数値 

𝐴୒୓మ
 m3/(mol∙s) 8.00×103 𝐸୒୓మ

 kJ/mol 45.0 

𝐴୤ୟୱ୲ m6/(mol2∙s) 4.00×105 𝐸୤ୟୱ୲ kJ/mol 30.0 

 

3.7 まとめ 

 本章では，反応の前後で多孔質材の構造が変化しない「反応場提供型」の例として

NGCC 用脱硝触媒を取り上げ，その多孔質材表面での反応速度を実験と数理モデルを

用いた補完的な計算によってモデル化した．NGCC 排気ガス処理で想定されるガス雰

囲気では NH3 吸着反応と触媒表面の状態の感度が高く，反応の模擬にはこれらの状態

を特に精緻に定量する必要があった．また，NO2/NOX 比が高く，CO2 や H2O を含むガ

ス雰囲気での反応の模擬には，Brønsted 酸点とレドックスサイトの考慮が必要であっ

た．以上の「反応場提供型」の例である NGCC 用脱硝触媒の反応のモデル化の過程か

ら，発電システム BOP の設計法に関して次のことが明らかとなった． 

① 「反応場提供型」では総括反応を素反応に分解し，各素反応の見かけの反応速度

の定量的な測定と数理モデルを用いた補完的な計算によって，純粋な多孔質材表

面での反応のモデル化が可能であり，その方法を示した． 

② 見かけの反応速度は多孔質材での物質輸送速度と表面での反応速度のバランスに

より決定されるが，「反応場供給型」では反応の前後で構造変化に起因する物質輸

送速度の変化はないため，物質輸送の影響を排除した純粋な表面での反応速度の

定量が容易である． 

③ 「反応場提供型」では反応前後で多孔質材の構造が変化しないため，反応場であ

る多孔質材の比表面積も変化せず，表面での反応速度は場の雰囲気，被吸着種の

吸着量および多孔質材表面の状態にのみ依存する． 

④ 「反応場提供型」での反応速度は被吸着種の吸着量と多孔質材表面の状態に対す

る感度が高く，反応全体に影響するため，反応の模擬にはこれらの精緻な定量が

必要である． 

 

3 章の主な記号 

𝐴௝ 反応 j の頻度因子[1/s, m3/(mol∙s), m6/(mol2∙s)] 

𝐶୥,௜ 化学種 i の気相でのガス濃度[mol/m3] 

𝐶ୱ,௜ 化学種 i の触媒層でのガス濃度[mol/m3] 
𝐶ୱ୳୰୤,௜ 化学種 i の触媒表面でのガス濃度[mol/m3] 
𝐷ୣ୤୤೔

 化学種 i の触媒層中での有効拡散係数[m2/s] 

𝐷௜ 化学種 i の拡散係数[m2/s] 
𝐸௝ 反応 j の活性化エネルギー[J/mol] 

𝐺𝑧 Graetz 数[-] 
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𝑘௜ 化学種 i の物質輸送係数[m/s] 
Nୖ 反応数[-] 
𝑅 気体定数[J/mol/K] 
𝑟 径方向の座標[m] 
𝑟௝ 反応 j の反応速度[1/s] 

𝑆୥ 比表面積[m2/m3] 

𝑆ℎ Sherwood 数[-] 
𝑇 温度[K] 
𝑡 時間[s] 
𝑢୸ 軸方向の流速[m/s] 
𝑧 軸方向の座標[m] 
𝜃௜ 化学種 i の被覆率[-] 
𝜐௜,௝ 反応 j の化学種 iの化学両論係数[-] 

Ω 吸着サイト密度[mol/m3] 
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第 4 章 
火力発電 BOP の変動応答解析による

負荷変動に対する NGCC 排ガス処理

の運転方法 
 

4.1 はじめに 

 前章では発電システム BOP の反応の前後で多孔質材の構造が変化しない「反応場提

供型」の例として，NGCC 用脱硝触媒の物質移動と反応の数理モデルについて詳述した．

NGCC用脱硝触媒では，排ガス中のNOX濃度を地域の環境基準値以下に維持するため，

脱硝触媒に注入する NH3 の量が制御されている．脱硝反応は触媒表面で生じるため，

NH3の吸着や触媒表面の状態に起因して過渡的な反応挙動をとる．NGCC では再生可能

エネルギー大量導入時に，系統の調整力としての役割が期待されており，運転モードの

変化が予想される．そのため，NGCC で開発目標とされている現状より高速な出力負荷

の変動や最低出力負荷が低い運転条件では，NOXの処理が難しくなる．したがって，NOX

や NH3 のスリップを最小限に抑えるためには現行の SCR 触媒の設計と制御の方法を見

直す必要がある．第 4 章では，変動の激しい NGCC の運転モードにおける SCR 触媒の

設計と運転方法について検討する． 

 

4.2 天然ガス焚きコンバインドサイクルの運転モードの変化 

 再生可能エネルギーの電力系統に占める割合が増加すると，NGCC では優れた負荷追

従性による系統安定化と再生可能エネルギーの発電量が少ない時の電力供給の両方に

貢献することが期待されている[1]．特に，NGCC は必要に応じて負荷周波数制御（LFC）

に従う運転で，再生可能エネルギー（風力タービンなど）の固有の不安定性を補うこと

が可能である[2]．そのため，NGCC では迅速な起動・停止，長時間の部分負荷運転およ

び急激な出力負荷の変更などが求められる．このような厳しい要求に対応するために，

NGCC の研究開発は出力負荷の変動速度を高め，出力負荷の引き下げである．NGCC の

具体的な開発目標は，出力負荷の変化速度を 5.4 %/min から 10.8 %/min に高め，最低出

力負荷を 45%から 30%に下げることである[1]．NGCC の出力は，ガスタービンと蒸気タ

ービンの出力で決まる．ガスタービンの出力は排熱回収ボイラー（HRSG）の状態に影

響を与え，それに続いて蒸気タービンの出力が決定される．したがって，ガスタービン

では上記の NGCC 全体の開発目標を達成するためにより高速な負荷変動がもとめられ

る．ガスタービンの開発目標は出力負荷の変化速度を 10 %/min から 20 %/min に向上さ
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せ，最低出力負荷を 37%から 20%に低減することである[1]． 

 

4.3 数理モデル 

NGCC プラントの概略図を図 4.1 に示す．実際の NGCC プラントでハニカム形状の

SCR 触媒はガスタービンの下流にある HRSG の排気ガスダクト内に設置されている．

還元剤であるアンモニアは HRSG の排気ガスダクト内にある SCR 触媒の上流で注入さ

れ，注入量は NOX のリアルタイム計測値を基づく PI 制御により決定されている[3]．図

4.2 に本研究で使用したハニカム形状 SCR 触媒の数理モデルの概要図を示す．実機にお

いても 3 章と同様にハニカム形状の触媒の各チャネルでは同一の反応が生じると仮定

し，単一のチャネルについてモデル化した．また，実際の運用で問題となる NH3の均一

な注入などの技術的な問題は今回のモデルでは無視した[4]．  

 

 

図 4.1 NGCC での SCR 触媒の設置場所 

 

 

図 4.2 NGCC 用脱硝触媒の数理モデル概略図 
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4.3.1 物質輸送方程式 

気相および触媒層での各化学種の濃度分布は 3 章で反応速度を定式化したときと同

一のモデルを用いた．気相中の各化学種の軸方向の非定常濃度（𝐶୥,௜）は式（4.1）に示

す擬似 2 次元移流拡散方程式でモデル化した．同式中の軸方向の流速は（𝑢୸）と，拡散

係数（𝐷௜）は約 5%の固有誤差を含む Chapman-Enskog 理論を用いて算出した[5]．気相か

ら触媒表面への各化学種の輸送は，（𝑘௜𝑆୥൫𝐶୥,௜ − 𝐶ୱ୳୰୤,௜൯）の項によって考慮した．物質輸

送係数（𝑘௜）は Sherwood 数（𝑆ℎ），等価水力直径（𝑑）および拡散係数から𝑘௜ = (𝑆ℎ𝐷௜)/𝑑

により求めた．ハニカム流路内の Reynolds 数は 70～150 程度と層流域であるため，

Sherwood 数は式（4.2）に示す層流物質移動を仮定した Nusselt 数とのアナロジーによっ

て得られた式により与え，Graetz 数（𝐺𝑧）は入口からの距離（𝑧），等価直径（𝑑），Reynolds

数（𝑅𝑒）の関数として𝐺𝑧 = (𝑑 𝑧⁄ )𝑅𝑒とした[6]．また，単位体積当たりの触媒の表面積（𝑆୥）

は SCR 触媒の幾何学形状より算出した．触媒層表面の各化学種の濃度（𝐶ୱ୳୰୤,௜）は気相

および触媒層の保存式の反復計算により求めた．また，気相での NO 酸化反応は

𝜐௜,୒୓୭୶𝑟୒୓୭୶として与え，（𝜐）と（𝑟）はそれぞれ化学反応式中の化学両論係数と反応速

度である． 

 

𝜕𝐶୥,௜

𝜕𝑡
+

𝜕൫𝑢୸𝐶୥,௜൯

𝜕𝑧
= 𝐷௜

𝜕ଶ𝐶୥,௜

𝜕𝑧ଶ
− 𝑘௜𝑆୥൫𝐶୥,௜ − 𝐶ୱ୳୰୤,௜൯ − 𝜐௜,୒୓୭୶𝑟୒୓୭୶ (4.1) 

𝑆ℎ = 3.66 +
0.0668𝐺𝑧

1 + 0.04𝐺𝑧ଶ ଷ⁄
 (4.2) 

 

触媒層における各化学種の濃度（𝐶ୱ,௜）は，式（4.3）に示す 1 次元の拡散方程式によ

ってモデル化した．触媒を介した軸方向への拡散は触媒のアスペクト比が 175：1 のた

め，無視した．多孔質体内での有効拡散係数（𝐷ୣ୤ ೔
）は水銀ポロシメータで測定した細

孔径および空隙率と文献の予測式により算出した屈曲度（1.23）[7]により求めた．反応

速度は生成消滅項（Ω ∑ 𝜐௜,௝𝑟௜）として与え，反応速度に関係する被覆率（𝜃）は式（4.4）

より求めた． 

 

𝜕𝐶ୱ,௜

𝜕𝑡
=

1

𝑟

𝜕

𝜕𝑟
൬𝐷ୣ୤୤೔

𝑟
𝜕𝐶ୱ,௜

𝜕𝑟
൰ − Ω ෍ 𝜐௜,௝𝑟௝

୒౎

௝ୀଵ

 (4.3) 

𝜕𝜃௜

𝜕𝑡
= ෍ 𝜐௜,௝𝑟௝

୒౎

௝ୀଵ

 (4.4) 
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触媒内の温度分布は，気相と固相濃度分布と同様に近似したチャネルにおいて気固 2

相での伝熱を考慮した．気相では式（4.5）に示す疑似 2 次元の移流方程式でモデル化し

た．気相と触媒層の間の伝熱量（𝛼𝑆୥൫𝑇ୱ୳୰୤ − 𝑇୥൯）は熱伝達率（𝛼），比表面積および気

相の温度（𝑇୥）と触媒表面の温度（𝑇ୱ୳୰୤）をよって与えた．また，触媒表面での熱伝達

率は Nusselt 数（𝑁𝑢），等価水力直径(𝑑)，および気相の熱伝導率（𝜆）を用いて算出し，

Nusselt 数は式（4.6）により与えた[6]．触媒層の温度（𝑇ୱ）は，𝜌ୱを触媒密度，𝑐ୱを触媒

比熱，𝑟を半径方向の位置，𝜆ୱを触媒層の熱伝導率とした式（4.7）に示す非定常一次元

熱伝導方程式で与えた．また，ガス密度の変化による流速の変化は式（4.8）を用いて算

出し，式中の𝜌୥は気相の密度である．式中の各種熱物性値は NIST[8]から取得した． 

𝜕

𝜕𝑡
൫𝜌୥ℎ୥൯ +

𝜕

𝜕𝑧
൫𝜌୥𝑢୸ℎ୥൯ = 𝛼𝑆୥൫𝑇ୱ୳୰୤ − 𝑇୥൯ (4.5) 

𝑁𝑢 = 3.66 +
0.0668𝐺𝑧

1 + 0.04𝐺𝑧଴.଺଺଻
 (4.6) 

𝜌ୱ𝑐ୱ

𝜕

𝜕𝑡
(𝑇ୱ) =

1

𝑟

𝜕

𝜕𝑟
൬𝜆ୱ𝑟

𝜕𝑇ୱ

𝜕𝑟
൰ (4.7) 

𝜕

𝜕𝑡
൫𝜌୥൯ =

𝜕

𝜕𝑧
൫𝜌୥𝑢୸൯ (4.8) 

 

4.3.2 反応速度式 

 上記の方程式中に生成項として与えた化学反応および化学反応速度式を表 4.1 および

4.2 に示す．反応速度式中の頻度因子（𝐴௝）および活性化エネルギー（𝐸௝）は 3 章で決定

した値を用いた． 
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表 4.1 素反応スキーム 

反応名 化学反応式 式番 

NH3吸着 V5+-OH + NH3 → V5+-OH-NH3 (4.9) 

NH3脱離 V5+-OH-NH3 → V5+-OH + NH3 (4.10) 

NH3酸化 4V5+-OH-NH3 + 3O2 → 4V5+-OH + 2N2 + 6H2O (4.11) 

NO 酸化 2NO + O2 → 2NO2 (4.12) 

NO 脱硝 
V5+-OH-NH3 + NO + V5+=O 

→ N2 + H2O + V5+-OH + V4+-OH 
(4.13) 

NO2脱硝 
8V5+-OH-NH3 + 6NO2 + 8V5+=O 

→ 7N2 + 12H2O + 8V5+-OH + 8V5+=O 
(4.14) 

ファスト脱硝 
2V5+-OH-NH3 + NO + NO2 + 2V5+=O 

→ 2N2 + 3H2O + 2V5+-OH + 2V5+=O 
(4.15) 

表面酸化

（O2） 
4V4+-OH + O2 → 4V5+=O + 2H2O (4.16) 

表面酸化

（NO2） 
2V4+-OH + NO2 → 2V5+=O + NO + H2O (4.17) 

表面酸化

（CO2） 
2V4+-OH + CO2 → 2V5+=O + CO + H2O (4.18) 

表面還元

（H2O） 
4V5+=O + 2H2O → 4V4+-OH + O2 (4.19) 

H2O 吸着 V5+-OH + H2O → V5+-OH-H2O (4.20) 

H2O 脱離 V5+-OH-H2O → V5+-OH + H2O (4.21) 
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表 4.2 反応速度式と式中の係数 

反応名 反応速度式 
𝐴௝ 

[a], [b], [c] 

𝐸௝ 

kJ/mol 

NH3吸着 𝑟୒ୌయୟୢୱ = 𝐴୒ୌయୟୢୱ𝐶ୱ,୒ୌయ
൫1 − 𝜃୒ୌయ

− 𝜃ୌమ୓൯ 4.00×100[a] NA 

NH3脱離 𝑟୒ୌయୢୣୱ = 𝐴୒ୌయୢୣୱexp ൬−
𝐸୒ୌయୢୣୱ

𝑅𝑇ୱ
൰ 𝜃୒ୌయ

 7.02×103[b] 56.0 

NH3酸化 

𝑟୒ୌయ୭୶ = 

𝐴୒ୌయ୭୶ exp ൬−
𝐸୒ୌయ୭୶

𝑅𝑇ୱ
൰ 𝜃୒ୌయ

൫𝐶ୱ,୓మ
0.08⁄ ൯

଴.ହ
 

2.88×102[a] 77.4 

NO 酸化 𝑟୒୓୭୶ = 𝐴୒୓୭୶exp ቆ−
𝐸୒୓୭୶

𝑅𝑇୥
ቇ 𝐶୥,୒୓𝐶୥,୓మ

଴.ହ  5.35×104[a] 61.7 

NO 脱硝 𝑟୒୓ = 𝐴୒୓ exp ൬−
𝐸୒୓

𝑅𝑇ୱ
൰ 𝜃୒ୌయ

𝜃୚ఱశୀ୓ 𝐶ୱ,୒୓ 4.00×103[a] 20.0 

NO2脱硝 𝑟୒୓మ
= 𝐴୒୓మ

exp ൬−
𝐸୒୓మ

𝑅𝑇ୱ
൰ 𝜃୒ୌయ

𝜃୚ఱశୀ୓ 𝐶ୱ,୒୓మ
 8.00×103[a] 45.0 

ファスト 

脱硝 

𝑟୤ୟୱ୲ = 

𝐴୤ୟୱ୲ exp ൬−
𝐸୤ୟୱ୲

𝑅𝑇ୱ
൰ 𝜃୒ୌయ

𝜃୚ఱశୀ୓ 𝐶ୱ,୒୓𝐶ୱ,୒୓మ
 4.00×105[c] 30.0 

表面酸化

（O2） 

𝑟ୱ୳୰୤୭୶(୓మ) = 

𝐴ୱ୳୰୤୭୶(୓మ) exp ൬−
𝐸ୱ୳୰୤୭୶(୓మ)

𝑅𝑇ୱ
൰ (1 − 𝜃୚ఱశୀ୓ )𝐶ୱ,୓మ

଴.ଶହ 
6.00×101[a] 61.2 

表面酸化

（NO2） 

𝑟ୱ୳୰୤୭୶(୒୓మ) = 

𝐴ୱ୳୰୤୭୶(୒୓మ) exp ൬−
𝐸ୱ୳୰୤୭୶(୒୓మ)

𝑅𝑇ୱ
൰ (1 − 𝜃୚ఱశୀ୓ )𝐶ୱ,୒୓మ

଴.ହ  
4.82×10-1[a] 10.0 

表面酸化

（CO2） 

𝑟ୱ୳୰୤୭୶(େ୓మ) = 

𝐴ୱ୳୰୤୭୶(େ୓మ) exp ൬−
𝐸ୱ୳୰୤୭୶(େ୓మ)

𝑅𝑇ୱ
൰ (1 − 𝜃୚ఱశୀ୓ )𝐶ୱ,େ୓మ

଴.ହ  
3.60×102[a] 52.4 

表面還元

（H2O） 

𝑟ୱ୳୰୤୰ୣୢ(ୌమ୓) = 

𝐴ୱ୳୰୤୰ୣୢ(ୌమ୓) exp ൬−
𝐸ୱ୳୰୤୰ୣୢ(ୌమ୓)

𝑅𝑇ୱ
൰ 𝜃୚ఱశୀ୓ 𝐶ୱ,ୌమ୓

଴.ହ  
3.60×10-3[a] 12.4 

H2O 吸着 𝑟ୌమ୓ୟୢୱ = 𝐴ୌమ୓ୟୢୱ𝐶ୱ,୒ୌయ
൫1 − 𝜃୒ୌయ

− 𝜃ୌమ୓൯ 1.75×10-1[a] NA 

H2O 脱離 𝑟ୌమ୓ୢୣୱ = 𝐴ୌమ୓ୢୣୱ exp ൬−
𝐸ୌమ୓ୢୣୱ

𝑅𝑇ୱ
൰ 𝜃ୌమ୓ 1.97×108[b] 96.0 

[a]：(m3/(mol∙s))，[b]：1/s，[c]：(m6/(mol2∙s))   
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4.4 数理モデルの検証 

4.4.1 実験方法 

NGCC の排ガスを模擬した条件下での SCR 触媒の挙動を，ハニカム触媒を挿入した

ガス流通型反応器を用い，3 章と同一の試験装置を用いて調査した．図 4.3 に試験装置

概略図を示す．ガスはボンベにて準備し，流量をマスフローコントローラおよび蒸発器

に接続されたプランジャーポンプにより制御した．温度は反応器上流に設置されたゴー

ルドイメージ炉によって制御し，K 型熱電対（JIS 規格：クラス 2）にて反応器入口と出

口で温度に変化がないことを確認した．反応器入口と出口におけるガス濃度はフーリエ

変換赤外分光光度計（FT-IR：ベスト測器）を用いて測定した．また，触媒は 3 章で反

応速度を決定したものと同一の市販のハニカム形状 SCR 触媒を用た． 

試験条件を表 4.3 に示す．入口ガスの組成は NGCC 排ガス組成を参考に決定した．実

際の NGCC システムの空間速度の範囲では，反応器出口の NH3 と NOX の濃度は FT-IR

の検出限界に近い値となるため，ガス流量は，実際の NGCC 運転時の空間速度の約 2 倍

に設定した．また，試験では試験開始と同時に NH3を反応器に流通させた． 

 

 

図 4.3 試験装置概略図 
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表 4.3 ガスタービン実機を想定したガス条件 

 定格条件 部分負荷条件 高 NO2条件 

温度 °C 359 310 310 

空間速度 h-1 4.47×104 2.18×104 2.18×104 

ガス組成 

N2 vol% balance balance balance 

O2 vol% 11.8 13.8 13.8 

H2O vol% 9.00 6.30 6.30 

CO2 vol% 4.20 3.30 3.30 

NOX ppm 120 195 195 

NO2/NOX - 0.170 0.650 0.850 

NH3 ppm 120 254 254 

 

4.4.2 数理モデルの妥当性の確認 

各 NGCC 運転モードにおける試験と数理モデルを用いた計算から得られた反応器入

口と出口ガス組成の時間変化を図 4.4a）～4.4c）に示す．図中の実験および数理モデル

より得られた結果は，NH3 を流通させた時間を基準（0 分）として，流通前（～0 分）

は反応器入口での NOXと NH3の濃度を，流通後は反応器出口での NOXと NH3の濃度を

示す．図 4.4a）および 4.4c）より，3 章で決定した反応速度式を組み込んだ数理モデル

は NGCC の定格条件と高 NO2 条件での試験の結果を精度よく模擬可能である．一方，

図 4.4b）に示す部分負荷条件では試験と数理モデルの NH3の濃度変化に差異がみられ，

数理モデルは NH3スリップを過大評価する傾向であった（+16 ppm）．この差異は，3 章

で決定した反応速度式に起因するものであり，16 ppm の誤差は無視できないものの，

実験と数理モデルの差異は NH3 と NOX の反応量で評価すべきである．部分負荷条件で

の NH3 濃度の予測精度を反応量で評価すると相対誤差は-8.1%であった．同様に，同条

件の NO2 の実験と数理モデルの差異を反応量で比較すると相対誤差は-9.1%であった．

また，図 4.4c）に示す高 NO2 条件での SCR 触媒出口における NO2 濃度の相対誤差は

+6.4%となった．すべての試験と数理モデルでの相対的な反応量の差異は-2.8%であり，

比較的対称的な差異の分布を示す．以上の差異に関する検討から，数理モデルと実験の

結果の差異最大で±10%程度であるものの，脱硝触媒の性能を評価するためには十分な

精度であると判断した． 
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図 4.4 試験と数理モデルにより得られた a）定格条件，b）部分負荷条件，c）高 NO2

条件での反応器出口ガス濃度の変化 
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4.5 実機運転モードでの性能評価 

 電力の需要と供給を一致させるために，NGCC では「調整力」としての役割が期待さ

れており，分単位での出力負荷の増減は中央給電指令室からのオンライン指令に基づき

変更される．現在の日本の大規模集型のエネルギーシステムでは，太陽光発電や風力発

電等の非同期電源の発電量の変動は発電機の慣性力で吸収可能である．そのため，

NGCC の出力負荷の変化は電力需要のトレンドの変化に合わせた単調な増減が主であ

る．SCR 触媒に対して供給されるガス組成がステップ状に変化するときの NOX 処理に

ついては，PI / PID ベースの NH3噴射量の制御により NOX排出量の抑制が可能であるこ

とが明らかとなっており，NGCC プラントでは経験的な PI / PID ベースの制御が用いら

れている[9,10]． 

そのため，本論文では再生可能エネルギー大量導入時に，より俊敏な負荷追従運転が

求められる，マイクログリッドで稼働する NGCC 用の脱硝触媒について検討する．図

4.5 にカリフォルニア州 Sentinel Energy 発電所管内でのピーク需要に対応するために設

置された，航空機転用型ガスタービン（LSM100）の出力負荷の経時変化を示す[11]．同

図より，自動発電制御（AGC）により分単位での出力負荷の変動があり，日没の時間帯

のため，風力発電の出力負荷の変動を吸収するための負荷追従運転であると考えられて

いる．今後，再生可能エネルギーによる発電量の占める割合が多い系統では同様の運転

パターンの増加が見込まれるため，NOXの処理が最も困難となる分単位で出力負荷が変

動する NGCC の SCR 触媒について検討する． 

 

 

図 4.5 カリフォルニア州 Sentinel Energy 発電所での航空機転用型ガスタービン

（LSM100）による風力追従運転プロファイル[11] 
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4.5.1 運転条件 

SCR 触媒の性能評価に向けて，隠れマルコフモデルを用いて仮想的な運転モードを

作成した．図 4.6a）と 4.6b）に隠れマルコフモデルの概要図を示す．図中の黒字は状態

を示し，赤文字は遷移確率および出力確率を示す．電力の需給関係により出力負荷のト

レンドが変動するため，出力帯を隠されている状態とした．SCR 触媒の性能評価のため

の「現行」と「将来」の運転モードはそれぞれ 10 日分（240 時間）を作成し，性能を評

価した．図 4.7a）と b）に初期の 5 時間（300 分）の NGCC の仮想の運転モードを示す．

SCR 触媒で処理する NOX はガスタービンの燃焼器で発生し，組成は出力負荷に影響を

受ける．そのため，SCR 触媒の性能の評価にはガスタービンの負荷変動速度によるガス

組成の変化を評価する必要がある．一方，発電所でガスタービンが単独で用いられるこ

とは少なく，発電効率の観点からコンバインドサイクルでの運用が一般的であるため，

出力負荷は通常NGCC全体で表現され，ガスタービン単体で評価されることは少ない．

そのため，本研究では Jordal ら[12]の出力負荷比を用いて，ガスタービンの負荷変動率

を NGCC の負荷変動率に換算して整理した．表 4.4 に各ガスタービンの出力負荷にお

ける NGCC の出力と SCR 触媒へ供給されるガス条件を示す．「現行」の運転モードに

おける NGCC の最小出力負荷は 45%であり，「将来」の運転モードでの NGCC の最小出

力負荷の目標は 30%である．そのため，出力負荷 30%での NGCC 運転に関する一貫し

たデータが文献に存在しないため，既存のデータを線形外挿することでガス組成（NOX

を除く）を推定した[12]．NOX の排出量（kg-NOX/s）は出力負荷に対して変化が少なく，

ガス流量の少ない低負荷時には NOX 濃度が上昇すると報告されているため，低出力負

荷時の NOX 濃度は定格運転での NOX 排出量を基準に，ガス流量から算出した[1, 13]．

NO2/NOX 比はガスタービンの出力に対する NO2 割合のデータから NGCC の出力負荷が

100%から 30%に低下する間に 0.1 から 0.85 まで直線的に増加すると仮定した[14]．実際

の NGCC では，負荷追従運転時に HRSG の熱慣性が SCR 触媒の入口ガス温度に影響を

与えるものの，このような熱慣性はプラント固有のものであるため，本研究では無視し

た．温度以外のパラメータはガスタービンの出力負荷によって決まるため，熱慣性を無

視した負荷変動条件は SCR 触媒の性能を評価する上で十分に現実的であると考える．

SCR 触媒のサイズは，現行 NGCC の SCR 触媒を模して，長さを 30 cm，ピッチを 36 

cpsi，定格運転時の空間速度を 2.0×104 h-1とした[15]． 
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図 4.6 a)「現行」と b)「将来」運転モードの隠れマルコフモデルの概要 
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図 4.7 隠れマルコフモデルにより作成した a)「現行」と b)「将来」の NGCC の仮想

的な運転モードの初期の 5 時間分 
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表 4.4 ガスタービン出力負荷に対する NGCC 負荷およびガス組成 

ガスタービンの 

出力負荷 % 
100 90 80 70 60 50 37.0 20.0 

NGCC の 

出力負荷 % 
100 91.7 83.1 74.5 65.8 56.9 45.2 30.0 

温度 °C 360 353 345 338 330 323 313 300 

空塔速度 ×103 h-1 20.0 19.0 17.6 16.2 14.9 13.6 11.7 9.42 

ガ

ス

組

成 

N2 % Balance 

O2 % 11.9 11.9 12.0 12.2 12.3 12.6 12.9 13.3 

H2O % 8.84 8.84 8.71 8.57 8.41 8.22 7.93 7.58 

CO2 % 4.22 4.22 4.15 4.08 3.99 3.89 3.74 3.55 

NOX ppm 90.0 96.5 104 113 123 134 155 188 

NO2/NOX - 0.1 0.238 0.325 0.413 0.500 0.588 0.701 0.850 

 

4.5.2 アンモニア噴射量 

反応速度が既知の場合には排気ガス中の NOX の量に対応して，化学量論的に最適な

NH3の噴射量の算出が可能であるものの，実際にはハニカム触媒での物質輸送の影響を

考慮してある程度余分な NH3 が噴射される．しかしながら，NH3 を過剰に噴射すると，

未反応の NH3 が触媒を通過して大気中に放出（アンモニアスリップ）されてしまう．

NH3 の排出は，環境や人の健康に悪影響を及ぼすため，規制の対象にもなっている[16]．

したがって，NH3噴射量の制御は，NOX排出量の削減と NH3排出量の削減のバランスの

観点で重要である．図 4.8 に各出力負荷で定常状態のときに SCR 触媒出口の NOX濃度

が規制値（4 ppm）となるガス中 NOX濃度に対する NH3濃度の割合（NH3/NOX比）を示

す．各出力負荷におけるプロットは反応器出口の NOX濃度が 4 ppm となる NH3濃度を

数理モデルによって探索した結果である．この値は必要最小限の NH3 注入量であるた

め，アンモニアスリップの最小化が期待できる．図 4.8 において，出力負荷を 100%か

ら 80%に下げたときに NH3/NOX 比がわずかに減少するのは，NGCC の出力負荷の減少

に伴って温度が低下するためである．この温度低下により，触媒表面への吸着 NH3量が

増加し，脱硝反応がより効率化される．一方，出力負荷が 80%以下になると，NH3の吸

着量増加の効果が排ガス中の NOX および NO2/NOX 比の増加に打ち消され，NH3 の注入

量を増やす必要がある．数理モデルでは，出力負荷の変動に合わせて，図 4.8 に示す NH3

を反応器入口ガス条件として与えた．実際の NGCC では，ガスタービンからの排ガス

が SCR 触媒に到達するまでの時間や，NOX 計測システムの応答遅れなどを考慮する必

要があるものの，これらの過渡的な応答の影響はほぼ同じ大きさ（数十秒）で互いに相

殺されるため，本研究では無視した． 
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図 4.8 NGCC 出力負荷に対する触媒出口 NOX濃度が 4 ppm となる NH3/NOX 

 

4.5.3 実機運転モード下での脱硝触媒の性能予測 

図 4.9a）と 4.9b）に図 4.7a）と 4.7b）で想定した「現行」と「将来」の運転モードに

おける SCR 触媒出口の NH3と NOX濃度の時間変化を示す．一般的に，どちらの運転モ

ードにおいても出力負荷が増加すると NOX 濃度が低下し，アンモニアスリップが増加

した．逆に，出力負荷が減少すると NOX 濃度が上昇し，アンモニアスリップが減少し

た．「現行」と「将来」の運転モードにおける NOX と NH3 の SCR 触媒出口平均濃度は

それぞれ 4.36 ppm と 6.08 ppm であった．図 4.9a）と 4.9b）より，図 4.8 に示した最適

な比率でアンモニアを注入したにもかかわらず，NOX 濃度が頻繁に 4 ppm を超えてい

る結果となった．NOX濃度が基準値を超える原因は，NH3注入量を変更してから，アン

モニア吸着がSCR触媒内で定常濃度に達するまでの時間に差があるためと予測される．

出力負荷減少時，NH3 吸着速度が気相中の NOX の増加量よりも遅い場合，出力負荷の

減少前に触媒に吸着した NH3 により NOX を処理するものの，負荷変動速度が速すぎる

と，吸着していた NH3が枯渇して SCR の性能が低下する．NGCC 用の脱硝触媒では空

間速度が大きく，ガスが触媒を通過する時間は 1 秒未満であるため，NH3吸着の枯渇が

瞬間的であっても，NOXを処理しきれない． 

アンモニアスリップの増加は NOX 排出量の増加と同様のメカニズムで生じる．出力

負荷が増加すると，排気ガス中の NOX量が減少し，NH3の注入量が減少する．しかしな

がら，出力負荷増加前に吸着していた NH3は触媒表面に吸着したままである．NH3平衡

吸着量は温度が高いほど減少するため，ガス温度の高くなる出力負荷増加時は触媒から

NH3が脱離し，アンモニアスリップが増加する． 
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図 4.9 a）「現行」と b）「将来」の仮想的な運転モードでの触媒出口 NH3と NOX濃度 

 

4.5.4 非定常条件下での軸方向の NH3吸着分布 

図 4.10 に数理モデルにより求めた「現行」と「将来」での，最高負荷時（100%）と

最低負荷時（「現行」：45.2%，「将来」30%）の定常状態の NH3被覆率（吸着量）の触媒

軸方向の分布を示す．同図より，NH3吸着量は雰囲気ガス温度が低い低負荷時ほど増加

し，NH3濃度の低い下流ほど減少する傾向にある．非定常的な動作雰囲気下では NH3吸

着量も雰囲気ガスの温度や濃度に応じて非定常的に変化し，脱硝反応の反応速度へ影響

するため，脱硝性能低下要因の探索にあたっては NH3 吸着量の分布に着目する必要が

ある． 
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図 4.10 各出力負荷における NH3吸着量の触媒軸方向分布 

 

出力負荷が変動した場合に SCR 触媒の性能が低下するメカニズムをより詳細に評価

するため，負荷変動時のハニカム形状 SCR 触媒の軸方向分布での NH3吸着量の分布を

数理モデルにより予測した．図 4.11a）と 4.11b）に「現行」の運転モードでの出力変動

速度（ランプレート：8.8 %/min）で出力負荷の減少時と増加時の触媒軸方向における

NH3吸着量の分布を示す．いずれの場合も，初期状態を定常状態とし，NH3の吸着量は

負荷変動後の定常値で正規化した．また，空間速度が大きいため，SCR 触媒の温度は

負荷変動の 1～2 分で定常状態に達し，軸方向の温度分布も無視可能な範囲であった．

温度の傾向から，吸着した NH3 吸着量の議論にあたっては，SCR 触媒内の軸方向の温

度分布を考慮する必要はない． 

図 4.11a）より，出力負荷の減少に伴い，SCR 触媒の入口部では NH3吸着量が増加し，

SCR 触媒の出口部に向かって NH3 吸着量が減少した．入口部での増加は出力負荷の減

少に伴う温度の低下により， NH3 の平衡吸着量が増加するためである．出口付近での

NH3 吸着量の減少は上流でアンモニアが吸着され，出口付近で NH3 濃度が減少したた

めである．図 4.11b）での入口部での吸着 NH3の減少は，出力負荷の増加に伴う温度上

昇によって NH3 が脱離したためと予測され，出口付近での NH3 吸着量の増加は入口部

で脱離した NH3が下流の触媒に再吸着したためである． 
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図 4.11 「現行」の負荷変動速度（8.8 %/min）で出力負荷の a）低下時（100→45.2%）

と b）増加時（45.2→100%）の軸方向での NH3吸着量の分布 

 

図 4.12a）と 4.12b）に「現行」の運転モードでの出力変動速度（ランプレート：8.8 %/min）

で出力負荷の減少時と増加時の NH3吸着量の分布を示す．いずれの場合も，初期状態を

定常状態とし，NH3 の吸着量は負荷変動後の定常値で正規化した．同図より，「現行」

の運転モードでは非定常条件下において，触媒深さ方向の NH3 吸着量はほぼ均一であ

り，軸方向の分布が NOX 排出量とアンモニアスリップ量の支配的要因である．SCR 触

媒の厚みおよびチャネルの長さはそれぞれ 0.21 mm および 300 mm であり，触媒深さ方

向の物質輸送距離は短く，触媒のガス主流方向と主流法線方向のアスペクト比が大きい

ためと考えられる． 
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図 4.12 「現行」の負荷変動速度（8.8 %/min）で出力負荷の a）低下時（100→45.2%）

と b）増加時（45.2→100%）の NH3吸着量の分布 

 

NH3吸着量の他に触媒表面の状態も反応速度に関係するため，同条件におけるレドッ

クスサイト中 V5+=O サイトの変化を確認した．8.7 %/min で出力負荷を 100%から 45.2%

に下げたときと 45.2%から 100%へ上げたときの V5+=O の軸方向の分布を図 4.13a）と
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4.13b）にそれぞれ示す．V5+=O は，NH3吸着量と同様に負荷変動後の定常状態を基準に

正規化した．図 4.11a）と 4.11b）に示す NH3の吸着分布と比べて，V5+=O 分布が定常状

態に達するまでの時間に差はなく，変化速度は同程度であった．変化量を比べると NH3

吸着量の方が大きいため，脱硝性能に対するレドックスサイトの影響は NH3 吸着量の

影響よりも小さいと考えられる． 

 

 

 
図 4.13 「現行」の負荷変動速度（8.8 %/min）で出力負荷の a）低下時（100→45.2%）

と b）増加時（45.2→100%）の軸方向での V5+=O の分布 

 

「将来」の運転モードでの出力負荷の変化を評価するために，「現行」と同様の方法で

NH3吸着量の変化を予測した．図 4.14a)と 4.14b)に 17.5 %/min の負荷変動速度で出力負

荷を 100%から 30%に減少させた場合と 30%から 100%に増加させた場合の NH3 吸着量

の軸方向の分布を示す．「現行」の運転モードと同様に，負荷変化後に定常となった NH3

吸着量の分布で正規化した．「将来」での計算結果（図 4.14a）と図 4.14b））は「現行」



第4章 火力発電BOPの変動応答解析による負荷変動 

に対するNGCC排ガス処理の運転方法    

92 
 

の運転モード（図 4.11a）と図 4.11b））と同様の傾向を示したものの変化量および変化

速度が異なる．NH3吸着量の大きな変動は図 4.8 に示す定常状態を基準に決定した NOX

に対する最適な NH3噴射量からの逸脱を示す．そのため，図 4.9a）4.9b）で得られたよ

うな NOX 濃度とアンモニアスリップの増加は当然の結果である．また，同図より「将

来」の運転条件においても負荷変動の開始から 30 分後には軸方向の分布が定常状態に

近づいた． 

 

 

図 4.14 「将来」の負荷変動速度（17.5 %/min）で出力負荷の a）低下時（100→30.0%）

と b）増加時（30.0→100%）の軸方向での NH3吸着量の分布 

 

図 4.15a）と 4.15b）に「将来」の運転モードでの出力変動速度（ランプレート：17.5 %/min）

で出力負荷の減少時と増加時の NH3吸着量の分布を示す．いずれの場合も，初期状態を

定常状態とし，NH3 の吸着量は負荷変動後の定常値で正規化した．同図より，「将来」

の運転モードでも非定常条件下において，触媒深さ方向の NH3 吸着量はほぼ均一であ

り，軸方向の分布が NOX排出量とアンモニアスリップ量の支配的要因である． 
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図 4.15 「将来」の負荷変動速度（17.5 %/min）で出力負荷の a）低下時（100→30.0%）

と b）増加時（30.0→100%）の NH3吸着量の分布 
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図 4.14a）と 4.14b）と同条件における V5+=O の変化を図 4.16a）と 4.16b）にそれぞれ

示す．V5+=O の量は負荷変動後の定常状態を基準に正規化した．図 4.16a）と 4.16b）よ

り，「現行」の運転モードにおける V5+=O の分布と比べて変化量は大きいものの，「将

来」の条件におけるNH3吸着量の変化と比較すると変化量は小さい．NH3吸着量とV5+=O

の量の変化量の関係から，NOX 排出量とアンモニアスリップの増加の主要因は NH3 の

吸着・脱離反応の過渡的な応答によるものと考えられる．また，V5+=O の量は NH3以外

のガスに依存し，NH3噴射による V5+=O の制御は困難であるため，アンモニアの吸着量

の過渡的応答のみに着目した． 

 

 

 

図 4.16 「将来」の負荷変動速度（17.5 %/min）で出力負荷の a）低下時（100→30.0%）

と b）増加時（30.0→100%）の軸方向での V5+=O の分布 
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4.5.5 先制的なアンモニア噴射制御の検討 

NOX 排出量やアンモニアスリップの増加は，触媒における NH3 吸着反応の過渡的な

挙動に起因すると考えられるため，NH3噴射量を事前に（出力負荷が変化する前に）調

整することで出力負荷が変動しても NOX 排出量とアンモニアスリップの抑制が見込め

ると予測した．別の NH3注入の調整方法として，不確実な出力負荷の予測を必要としな

い，出力負荷と出力負荷の瞬間的な変化率に基づく PI 制御も考えられるものの，これ

は純粋に経験則に基づいて NH3 吸着反応の過渡的な挙動を減少させるだけのため，本

論文では先制的な NH3噴射制御にのみ焦点を当てた．図 4.11 および図 4.14 と同一の方

法で，出力負荷が変動する 0〜5 分前に NH3噴射量を変化させる先制的な NH3噴射制御

を検討した．図 4.17a）と 4.17b）に先制的な NH3 噴射制御の噴射量変更開始時間をパ

ラメータとしたときの SCR 触媒出口における NOX と NH3 の平均濃度を示す．NOX と

NH3 の平均濃度は負荷変動が始まってから触媒出口での NOX と NH3 濃度が定常となる

2000 秒間の平均濃度である．図 4.17a）より，出力負荷が減少するときは NH3噴射量を

出力負荷が変動するより前に変更すると，検討したすべての条件において触媒出口 NOX

濃度が低下した．また，出力負荷減少時には出力負荷が低下する 3 分前に NH3 噴射量

を調整すると，NOX濃度を規制値以下に処理可能である．また，アンモニアスリップは

NH3 注入量の変更時期が早いほど増加した．図 4.17b）より，出力負荷の増加時では，

先制 NH3 噴射制御によりアンモニアスリップの抑制が可能であった．また，NOX 濃度

は NH3 注入量の変更時間が早いほど増加する傾向であるものの，変化量は出力負荷減

少時と比べて小さい．先制 NH3噴射時期と NOXおよび NH3濃度の傾向から，予測され

る出力負荷の変化と変化率に基づいて．最適な先制 NH3 噴射制御を開発できることが

示唆された．先制 NH3噴射制御は出力負荷の正確な予測に依存する．統計や人工知能お

よび経験則に基づく出力負荷プロファイルの予測は現段階で 15 分間隔であり，十分な

精度を達成している[17, 18]． 
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図 4.17  「現行」と「将来」の負荷変動速度で出力負荷の a）低下時と b）増加時に

おける負荷変動前に NH3噴射量を変更したときの触媒出口 NOXおよび NH3濃度の平

均値 
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図 4.17a），4.17b）より，負荷変動の 3 分前に NH3 噴射量を変更したときに，すべて

の運転モードで触媒出口 NOX濃度濃度が 4 ppm 以下となった．先制的な NH3噴射制御

が NH3吸着反応の過渡的挙動に及ぼす影響について検証した．「現行」と「将来」での

負荷変動率で出力負荷の減少時と増加時の NH3 吸着分布の変化をそれぞれ図 4.18a），

4.18b）および図 4.19a），4.19b）に示す．同図を図 4.11 および図 4.14 と比較すると，NH3

噴射量を出力負荷が変動する前に変更することで，SCR 触媒に吸着された NH3 吸着量

の変動の大きさが小さくなり，より早く定常状態に近づいた．この NH3吸着分布の過渡

的な応答の緩和が NOX濃度およびアンモニアスリップの減少に繋がった． 

 

 

 
図 4.18 現行の負荷変動速度（8.8 %/min）で 3 分前に NH3 噴射量を変更した条件に

おける，出力負荷の a）低下時（100→45.2%）と b）増加時（45.2→100%）の軸方向

での NH3吸着量の分布 
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図 4.19 「将来」の負荷変動速度（17.5 %/min）で 3 分前に NH3噴射量を変更した条

件における，出力負荷の a）低下時（100→30.0%）と b）増加時（30.0→100%）の軸

方向での NH3吸着量の分布 
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4.5.6 先制的なアンモニア噴射制御と触媒性能 

図 4.20a）と 4.20b）に図 4.7 の仮想的な「現行」と「将来」の運転モードに先制的な

NH3 噴射制御を適用したときの初期の 500 分における触媒出口での NOX と NH3 の濃度

を示す．同図より，「現行」と「将来」の両方の運転モードで，先制 NH3噴射制御は NOX

排出量を減少させ，特に NOX の急激な上昇があった出力負荷の減少時には特に顕著で

ある．一方で，出力負荷の増加時には先制 NH3 噴射制御により一時的に NOX 濃度は増

加した．同様に，先制 NH3噴射制御はアンモニアスリップを増加させた．表 4.5 に先制

NH3 噴射制御によって NOX 濃度が減少し，アンモニアスリップが増加した時間の割合

をまとめた．表中の NOX 排出量の減少とアンモニアスリップの増加はプリエンプティ

ブな NH3 調整を行わなかった場合との比較を示しており，必ずしも同時に発生するも

のではない．  

 

表 4.5  NH3先制噴射が NOX排出量の減少とアンモニアスリップの増加をもたらし

た時間の割合（必ずしも同時ではない） 

先制噴射時間 minutes 1 2 3 4 5 

「現行」の 

運転モード 

NOXの減少 % 63.9 69.3 67.0 65.0 64.1 

NH3スリップの増加 % 65.3 71.3 68.9 66.7 65.8 

「将来」の 

運転モード 

NOXの減少 % 59.9 62.8 64.1 64.6 64.4 

NH3スリップの増加 % 57.4 61.5 64.0 65.5 65.9 
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図 4.20 a）「現行」と b）「将来」の仮想的な運転モードへ NH3 先制噴射制御を適用

したときの触媒出口 NOXと NH3濃度の変化 
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図 4.21 に NH3噴射量を変更し始める時間と SCR 触媒出口での NOXおよび NH3の平

均濃度を示す．「現行」と「将来」の両運転モードにおいて，負荷変動の 2 分前に NH3

噴射量を変更すると NOXの平均濃度は規制値を下回った．しかしながら，2 分以上前に

NH3噴射量を変更すと，NOX排出量は規制を下回るものの，アンモニアスリップ量が増

加する傾向となった．これは単純な負荷の増加・減少での検証の結果から，出力負荷増

加時のアンモニアスリップが増加するためであると考えられる．また，興味深いことに，

先制的な NH3噴射量制御は「将来」の運転モードでより効果が高くなる傾向であった． 

 

 

図 4.21 「現行」と「将来」の仮想的な運転モードへ NH3先制噴射制御を適用したと

きの触媒出口 NOXと NH3濃度の平均値 

 

4.6 まとめ 

 本章では，反応の前後で多孔質材の構造が変化しない「反応場提供型」の例である

NGCC 用脱硝触媒において，「現行」と「将来」の仮想的な運転モード下における性能

を 3 章で構築した数理モデルを用いて評価した．分単位で反応器に供給されるガスの組

成や温度が変動する発電システム BOP 特有の運転条件下では，各出力負荷の定常時に

NOX 排出基準を満たす量の NH3 を注入すると，軸方向の NH3 吸着量分布の過渡的な応

答により NOX 排出基準を満たすことができなかった．NH3 吸着の過渡的応答に起因す

る脱硝性能の低下を緩和するために，ガスタービンの出力負荷の変動に対して先制的な

NH3噴射制御について検討したところ，「将来」での仮想的な運転モードにおいても NOX

規制値の達成は可能であった．以上の「反応場提供型」である NGCC 用脱硝触媒の設計

の過程から発電システム BOP の設計法に関して，次のことが明らかとなった． 

① 分単位で供給されるガスの組成や温度が変動する発電システム BOP の設計には負

荷応答解析が必要であり，その方法を示した． 
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② 自動車用脱硝触媒よりも NO2/NOX 比の変動が大きく，動作雰囲気が分単位で変動

する発電システム BOP においては，律速反応の還元種の吸着反応に着目した先制

的対策によって過渡的な反応挙動に起因する反応器の性能低下を回避可能である． 

③ 多孔質材での見かけの反応速度は多孔質材表面での反応速度と多孔質内での物質

輸送速度で決まるものの，反応器全体での反応速度は軸方向での見かけの反応速度

の分布が支配的である． 

 

4 章での主な記号 

𝐴௝ 反応 j の頻度因子[1/s, m3/(mol∙s), m6/(mol2∙s)] 

𝐶୥,௜ 化学種 i の気相でのガス濃度[mol/m3] 

𝑐ୱ 触媒の比熱[J/kg] 

𝐶ୱ,௜ 化学種 i の触媒層でのガス濃度[mol/m3] 

𝐶ୱ୳୰୤,௜ 化学種 i の触媒表面でのガス濃度[mol/m3] 

𝐷ୣ୤୤೔
 化学種 i の触媒層中での有効拡散係数[m2/s] 

𝐷௜ 化学種 i の拡散係数[m2/s] 

𝐸௝ 反応 j の活性化エネルギー[J/mol] 

𝐺𝑧 Graetz 数[-] 

ℎ୥ 気相の比エンタルピ[J/kg] 

𝑘௜ 化学種 i の物質輸送係数[m/s] 

𝑁𝑢 Nusselt 数[-] 

Nୖ 反応数[-] 

𝑅 気体定数[J/mol/K] 

𝑟 径方向の座標[m] 

𝑟௝ 反応 j の反応速度[1/s] 

𝑆୥ 比表面積[m2/m3] 

𝑆ℎ Sherwood 数[-] 

𝑡 時間[s] 

𝑇୥ 気相の温度[K] 

𝑇ୱ 触媒層の温度[K] 

𝑇ୱ୳୰୤ 触媒表面温度[K] 

𝑢୸ 軸方向の流速[m/s] 

𝑧 軸方向の座標[m] 

𝛼 触媒表面での熱伝達率[W/(m2∙K)] 

𝜃௜ 化学種 i の被覆率[-] 

𝜆ୱ 触媒の熱伝導率[W/(m∙K)] 

𝜌୥ 気相の密度[kg/m3] 
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𝜌ୱ 触媒の密度[kg/m3] 

𝜐௜,௝ 反応 j の化学種 i の化学両論係数[-] 

Ω 吸着サイト密度[mol/m3] 
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第 5 章 
水素酸化反応のモデル化 

 

5.1 はじめに 

 本章では，発電システム BOP の反応前後での構造変化の考慮が必要な「物質供与型」

の例として，シビアアクシデント時水素処理システム用の酸化処理剤として多孔質な金

属酸化物の酸素供与体を取り上げる．水素処理システムの設計に向けては，金属酸化物

の多孔質材表面での反応速度と構造変化による物質輸送への影響を精緻にモデル化す

る必要がある．原子力発電所シビアアクシデント時の水素防爆対策は原子力の安全性の

観点から重要な課題の一つである．シビアアクシデント時の水素防爆対策として金属酸

化物を用いた水素処理システムが検討されており，反応速度の観点から酸化銅ベースの

処理材が有力とされている．次節以降では，反応前後での酸化銅多孔質体の構造変化を

定量的に測定し，酸化銅による水素酸化反応の速度と物質輸送への影響を考慮した数理

モデルを，試験と数理モデルを用いた補完的な計算によって構築する方法について詳述

する． 

 

5.2 反応メカニズムの予備的検討 

5.2.1 0 次元モデルによる吸着反応の検討 

酸化銅による水素酸化反応では 250 °C 以下の温度域で数十分間にかけて見かけ上反

応の生じない誘導期間が報告されている[1]．誘導期間では酸化銅表面への水素吸着反応

が律速過程であると考えられており，その原因は酸化銅表面固有の結晶構造や反応前後

での多孔質体の構造変化によるものと推測されている [1-3]．その他の反応特性として，

水蒸気を含むガス雰囲気では反応速度が低下することや，反応中間体として Cu2O を介

して Cu に還元されることも報告されている[4-6]． 

実現象を模擬可能な素反応スキームを決定するために Kim ら[1]による in-situ time-

resolved XRD（X-Ray Diffraction，X 線回析法）により得られた試験の結果の模擬を試み

た．in-situ time-resolved XRD 装置とは経時的に固体物性を XRD により測定可能な装置

である．図 5.1 に in-situ time-resolved XRD 装置内に挿入されているサンプル管を示す．

内径 0.5 mm のサンプル管（サファイアキャピラリー製）中に酸化銅粉末が挿入されて

おり，酸化銅粉末の両端にはガス流通時の移動を防ぐ目的で石英ウールが挿入されてい

る．酸化銅組成の変化はサンプル管にヘリウムをキャリアガスとした水素濃度 5%のガ

スを流通させた状態で XRD により測定された．温度は入口ガス温度が一定となるよう

にヒータで制御されおり，体積流量は 15 cm3/min である．また，酸化銅質量は明記され

ていなかったため，一般的な XRD 試験装置の検出限界から，粉末試料は約 0.01 g であ
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ると仮定した． 

 

図 5.1 in-situ time-resolved XRD 装置サンプル管 

 

試料が微量の粉末であることから反応律速であると仮定して，管内の現象を 0 次元に

てモデル化し，ガスの流速が酸化銅粉末に対して十分に多いことから反応熱による温度

変化の影響は無視した．誘導期間は水素の吸着によるものと考えられているため[1]，反

応は表 5.1 に示す水素吸着反応と酸化銅還元反応を考慮した．また，250 °C 以下では反

応中間体である Cu2O の生成は検出でされていなかったため，無視した．式（5.1），（5.2）

に支配方程式を示す．式（5.1）は酸化銅（𝐶େ୳୓）の化学種保存式であり，反応速度（𝑟）

に吸着サイト密度（Ω）を乗じた値を生成項として与え，式（5.2）により水素の吸着量

（𝜃௘௤）の時間変化を求めた．反応速度に関係する被覆率（𝜃）は吸着量と吸着サイト密

度から求め（式（5.3）），吸着サイト密度は酸化銅濃度と同じであると仮定した（式（5.4））．

各保存式中に生成項として与えた各反応の反応速度式を表 5.2 に示す．水素吸着の反応

速度式（式（5.5））は解離吸着の反応速度式を，吸着した水素による酸化銅の還元反応

（式（5.6））の反応速度式は吸着を伴う反応として一般的な Langmuir-Hinshelwood 機構

の式を与え，反応速度式中の頻度因子（𝐴）と活性化エネルギー（𝐸）は試験結果に対し

て計算結果をフィッティングして決定した[7, 8]． 

 

表 5.1 0 次元モデルにより考慮した化学反応式 

Reac. 反応式名 化学反応式 

1 水素吸着 H2 + σ → H2σ 

2 CuO 還元 H2σ + CuO → Cu0 + H2O 

 

𝜕𝐶େ୳୓

𝜕𝑡
= −Ω(C)𝑟େ୳୓୰ୣୢ (5.1) 

𝜕𝜃ୣ୯

𝜕𝑡
= Ω(C)(𝑟ୌమୟୢୱ − 𝑟େ୳୓୰ୣୢ) (5.2) 

𝜃 =
𝜃ୣ୯

Ω(C)
 (5.3) 

Ω(𝐶) = 𝐶େ୳୓ (5.4) 
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表 5.2 0 次元モデルで考慮した反応速度式 

反応式名 反応速度式 式番 

水素吸着 𝑟ୌమୟୢୱ = 𝐴ୌమୟୢୱ exp ൬−
𝐸ୌమୟୢୱ

𝑅𝑇
൰ 𝐶୲𝑋୥,ୌమ

൫1 − 𝜃ୌమ
൯

ଶ
 (5.5) 

CuO 還元 𝑟େ୳୓୰ୣୢ = 𝐴େ୳୓୰ୣୢ exp ൬−
𝐸େ୳୓୰ୣୢ

𝑅𝑇
൰ 𝜃ୌమ

𝐶େ୳୓ (5.6) 

 

図 5.2a）と 5.2b）に 200～250 °C 雰囲気での Kim ら[1]の試験結果と 0 次元コードによ

る計算の結果を，フィッティングにより決定した反応速度式中の係数を表 5.3 に示す．

同図から水素吸着反応を含む一般的な解離吸着と Langmuir-Hinshelwood 機構の反応速

度式のみでは誘導期間特有の反応初期の見かけ上反応の生じない，反応の非定常的な変

化の模擬が困難であった．そのため，誘導期間の原因を明らかにし，反応の律速と予測

されている水素吸着反応の反応速度式中に誘導期間の要因を組み込む必要がある． 

 

 

図 5.2 a）文献[1]と b）0 次元モデルの計算から得られた水素 5%雰囲気での酸化銅組

成の時間変化 

 

表 5.3 0 次元モデルに組み込んだ反応速度式中の係数 

頻度因子𝐴௝ 活性化エネルギー𝐸௝ 

𝐴ୌమୟୢୱ m3/(mol･s) 9.0×103 𝐸ୌమୟୢୱ kJ/mol 60.0 

𝐴େ୳୓୰ୣୢ m3/(mol･s) 3.00 𝐸େ୳୓୰ୣୢ kJ/mol 60.0 
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5.2.2 素反応スキームの構築 

 表 5.4 に総括反応（式（5.7））と総括反応を分解した素反応（式（5.8）～（5.12））を

示す．上記の予備的検討と文献での報告を基に，式（5.7）に示す総括反応のみでは誘導

期間や水蒸気による反応の抑制効果を表記できないと予測し，水素と水蒸気の吸着反応

を含む 5 本の素反応を仮定した．素反応スキームは水素と水蒸気の吸着反応および吸着

した水素の CuO および Cu2O による酸化反応から成る．反応の流れは，酸化銅の表面に

水素が吸着し，吸着した水素と CuO および Cu2O により水蒸気が生成され，生成された

水蒸気が表面から脱着する．酸化銅組成の変化では CuO は Cu2O に還元され，その後さ

らに還元されて Cu0となる．水素と水蒸気は CuO と Cu2O の酸素原子の同じ吸着サイト

（σ）に競争吸着すると仮定した．また，水素と水蒸気の吸着容量（Ω(𝐶)）は，CuO お

よび Cu2O 中の酸素原子の量に等しいとした． 

 

表 5.4 素反応スキーム 

反応名 化学反応式 式番 

総括反応 H2 + CuO → Cu0 + H2O (5.7) 

水素吸着 H2 + σ → H2σ (5.8) 

CuO 還元 H2σ + 2CuO → Cu2O + H2Oσ (5.9) 

Cu2O 還元 H2σ + Cu2O → 2Cu0 + H2Oσ (5.10) 

H2O 吸着 H2O → H2Oσ (5.11) 

H2O 脱離 H2Oσ → H2O (5.12) 

 

表 5.4 に示す素反応スキーム中の各反応速度の測定方法を図 5.3 にまとめた．気相中

の水素は酸化銅処理材多孔質内へ濃度差を駆動力とした拡散によって輸送され，酸化銅

表面に吸着する．吸着した水素は CuO を還元し，水蒸気を生成する．そのため，水素

吸着反応（式（5.8））および水蒸気吸着・脱離反応（式（5.11），（5.12））の反応速度は

ガス流通型の反応器の入口・出口ガスの濃度差から求められる．CuO 還元反応（式（5.9））

および Cu2O 還元反応（式（5.10））は水素・水蒸気雰囲気での固体組成の経時変化から

算出可能である．そのため，水素および水蒸気の吸着反応をガス流通型反応器で，CuO

還元反応および Cu2O 還元反応をストップフロー反応器によって測定することとした．

また，反応を精度よく模擬するためには誘導期間の主要因を明らかにして反応速度式に

組み込む必要がある．誘導期間の要因として考えられている，酸化銅粒子多孔質内の構

造変化や表面固有の結晶構造の変化は SEM（Scanning Electron Microscope，走査電子顕

微鏡）や XPS（X-ray Photoelectron Spectroscopy，X 線光電子分光法）を用いて定量化を

目指した． 
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図 5.3 素反応と測定方法 

 

5.3 試験装置設計 

5.3.1 反応器設計のポリシー  

 反応速度は Arrhenius 則に従い，温度と共に変化するため，等温環境下での測定が望

ましい[9]．酸化銅による水素酸化反応は約 93 kJ/mol の発熱反応であり[10]，反応器内で

は酸化反応の反応熱による温度上昇で，反応速度が Arrhenius 則に従って加速される現

象が非定常に進行する．非定常的な反応では反応速度も経時的に変化するため，非定常

的な反応を伴う物理量の変化の応答を精度よく計測可能な試験装置が求められる．具体

的にはガス流通型反応器とストップフロー反応器内の温度変化を反応速度に影響のな

い範囲に留め，反応器入口と出口でのガス組成の変化がガス分析計の計測誤差と比べて

十分大きくなるような反応器の設計が必要である．図 5.4 に温度に対する反応速度式中

の温度依存項の変化と各温度で反応場の温度が 5 °C 上昇したときの反応速度式中の温

度依存項の変化を示す．同図より文献で報告されている総括反応の見かけの活性化エネ
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ルギー（60.7 kJ/mol）[1]では，反応速度は実機で想定されている温度の範囲（200～600 °C）

で 1174 倍変化する．各温度で温度が 5 °C 高くなった時の反応速度の変化量は最大で約

17%であり，反応器内で予想される温度変化による反応速度の変化と比べて十分小さい．

そのため，反応熱による反応器内の温度変化を 5 °C 未満に抑制した条件であれば等温

とみなせると判断した．等温での反応速度測定のために，表 5.5 に示す実機で想定され

るガス条件の範囲で，反応器内の温度上昇を 5 °C 未満に抑制可能な 2 種類の反応器を

設計して反応速度を測定した．  

 

 

図 5.4 反応速度と温度の関係 
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表 5.5 実機で想定される反応器入口ガス条件 

温度 °C 200～300 

圧力 MPa 0.238～0.411 

空塔速度 mm/s 19.5～43.0 

水素濃度 % 16.9～50.8 

水蒸気濃度 % 5.6～28.2 

 

5.3.2 二重管反応器の設計 

反応熱の大きな反応を取り扱う場合には，発熱による温度変化が無視可能な大きさま

で反応器を小型化する方法もあるものの[11]，測定精度が検出器の精度に依存してしまう．

そのため，等温かつ過剰な性能の検出器が不要なガス流通型の反応器として図 5.5 に示

す，二重管反応器について検討した．二重管反応器は酸化銅成形体を同形状の不活性物

質（アルミナボール）で希釈した希釈充填層とその上下にアルミナボールを充填した充

填層で構成される内管とアルミナボールを充填した外管から成る．内管には水素，水蒸

気および窒素の混合ガスを外管には多量の空気を流し，反応器の温度は外管に流す空気

の温度により制御可能である．酸化銅による水素酸化反応の総括反応（式（5.7））の反

応速度式を式（5.13）に示す．反応速度は水素濃度と酸化銅濃度により決まるため，反

応器入口の水素濃度を低濃度化し，酸化銅を同形状のアルミナボール（不活性物質）で

希釈して水素と酸化銅濃度の低濃度化を図り，反応を緩慢にして，反応熱による温度上

昇を抑制できるようにした．流れ場および伝熱の観点から，希釈充填層上下のアルミナ

充填層は整流区間およびガス主流方向への熱伝導率向上が期待できる．また，外管充填

層は熱容量の大きな熱浴で覆うことで希釈充填層内の温度を一定に保ち，内管-外管充

填層間の熱伝達率の向上が期待できる． 

 

 
𝑟 = 𝐴exp ൬−

𝐸

𝑅𝑇
൰ [Hଶ][CuO] (5.13) 
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図 5.5 二重管反応器イメージ図 

 

反応量が微小な場合には S/N 比が小さくなり，測定精度が水素濃度計に依存するため

最低限の反応量を確保する必要がある．そのため，充填層高さについて検討した．反応

器内のガス濃度の分布は式（5.14）に示す，ガス主流方向 1 次元の移流拡散方程式によ

り求めた．移流拡散方程式には生成項として反応速度（𝑟）に酸化銅割合（𝛼）を与え，

酸化銅による水素酸化反応の速度は山田ら[12]により報告されている水素濃度 5%雰囲気

での反応速度を基準として，水素濃度に対して線形的に変化すると仮定した．水素濃度，

充填層高さおよび空塔速度をパラメータとして探索した結果，充填層高さを 100 mm に

設定すれば反応器内での反応量を十分確保であった．計算により求めた反応器入口と出

口の濃度差を図 5.6 に，計算条件を表 5.6 に示す．図 5.6 より，最も反応の遅い 200 °C

条件では反応器入口の水素濃度や空塔速度に依存するものの，反応器入口と出口での水

素濃度はパーセントオーダーで変化する．選定した水素濃度計の測定精度は±0.05%であ

るため相対的な誤差は 5%以内であり，十分な測定精度の確保が可能である．反応器入

口水素濃度や空塔速度の設定可能な範囲は反応器内の反応熱による反応器内の温度上

昇とも関係するため，充填層高さ 100 mm を基準として反応器内の温度変化について検

討した． 

 

𝑢୸

𝜕(𝐶୲𝑋୥,ୌమ
)

𝜕𝑧
= 𝐷ୣ୤୤ౝ,೔

𝜕ଶ൫𝐶୲𝑋୥,ୌమ
൯

𝜕𝑧ଶ
− 𝑉pେ୳୓𝑟 (5.14) 
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図 5.6 反応器出口水素濃度と空塔速度の関係 

 

表 5.6 計算条件 

圧力 kPa 101 

温度 °C 200，250 

空塔速度 mm/s 10～100 

充填層高さ m 0.10 

酸化銅割合 - 0.05 

反応速度 (200 / 250°C) g/(m3･s) 6.5 / 12.0 (H2：5%のとき) 

ガス組成 
H2 vol% 1.0，3.0，5.0 

N2 vol% balance 

 

反応器内の温度上昇を 5 °C 未満に抑制可能な，二重管反応器のサイズと試験条件に

ついて検討した．内管の流れ場は解析の観点から，プラグフローであることが望ましく，

反応管内径（𝑑）と粒子径（𝑑୮）の比（𝑑/𝑑୮）を 10 以上にする必要がある[13]．そのた

め，測定機器のサンプリング流量として 0.5 L/min を最低限確保し，20～100 mm/s の流

速と粒子径 2 mm の与条件を満たす市販品の中から最も径の細い 25A 管を選定した． 

外管は管径に応じて充填層体積が変化すること加え，試験場の制約から流入させる高

温空気の流量に上限があるため，空塔速度の変化に起因して流体-壁面および粒子-流体

間の熱伝達率が変化する．そのため，外管の管径は熱容量および流体-壁面，粒子-流体

間の熱伝達率に影響を与え，熱容量と充填層内の熱伝達率はトレードオフの関係にある．

また，外管に充填する粒子の径は粒子-壁面，粒子-流体間の熱伝達率，粒子間の有効熱

伝導率および圧力損失に関係し，流体-壁面，粒子-流体間の熱伝達率および粒子間の有
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効熱伝導率と圧力損失はトレードオフの関係にある．以上より，外管の管径および粒子

径が反応器内の温度変化に及ぼす感度を，数理モデルを用いて評価した． 

反応の非定常的な変化が不明のため，反応器内の現象は温度上昇が最大となりうる反

応速度一定の定常状態を仮定した．式（5.15，5.16）に気相および固相のエネルギー保

存式を，図 5.7 に境界条件を示す．気相ではガス主流方向への対流による熱輸送および

ガス主流・法線方向への熱拡散を考慮し，生成/消滅項として粒子‐流体間の熱伝達を与

えた．固相ではガス主流・法線方向への熱拡散を考慮し，生成項として粒子-流体間の熱

伝達および反応熱を与えた．入口ガス温度（𝑇௜௡）は 500 °C，水素濃度は 3%，内管の希

釈充填層中の希釈割合は 0.01 とした．また，各境界条件は外管と内管のガス流入部に

は第一種境界条件を，粒子‐壁面間，流体‐壁面間には温度差を駆動力とした熱伝達（第

2 種境界条件）を，その他の境界は断熱境界（第 2 種境界条件）を与えた．粒子間，流

体の有効熱伝導および粒子‐流体間，粒子‐壁面間，流体‐壁面間の熱伝達は Dixon ら[14]の

伝熱モデルの式により求めた．また，反応速度は文献値[12]から希釈充填層の高さを決定

したときと同様に水素濃度に比例して変化すると仮定して 10 mol/(m3･s)を与えた． 
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図 5.7 二重管反応器 軸対称円筒二次元計算モデル 

 

 𝜕

𝜕𝑧
൫𝜌୥𝑢୸ℎ୥൯ =

𝜕

𝜕𝑧
ቆ𝜆ୟ୶୥

𝜕𝑇୥

𝜕𝑧
ቇ +

1

𝑟

𝜕

𝜕𝑟
ቆ𝜆୰ୢ୥

𝜕𝑇୥

𝜕𝑟
ቇ + 𝑆୥𝛼ୱ୥൫𝑇ୱ − 𝑇୥൯   (5.15) 

 𝜕

𝜕𝑧
൬𝜆ୟ୶ୱ

𝜕𝑇ୱ

𝜕𝑧
൰ +

1

𝑟

𝜕

𝜕𝑟
൬𝜆୰ୢୱ

𝜕𝑇ୱ

𝜕𝑟
൰ + 𝑆୥𝛼ୱ୥൫𝑇୥ − 𝑇ୱ൯ + 𝐻େ୳୓୰ୣୢ𝑉pେ୳୓𝑟 = 0 (5.16) 

 

表 5.7 に計算条件を示す．研究室での実績から外管の管径は作業を考慮して 125A 管

以上が望ましいため，125A 管を基準とした[15]．外管のガス流量は熱風ヒータの最大流

量（200 NL/min）とし，粒子径は 2～10 mm の範囲で任意に設定した．計算結果を図 5.8a），

5.8b）に示す．図 5.8a），5.8b）はそれぞれ希釈充填層断面中心（𝑟 = 0）と内管配管（𝑟 =

(𝐷ଵ + 𝑡) 2⁄ ）での軸方向の温度分布である．同図より外管および充填物の径が大きくな

るほど反応器内の温度上昇は大きくなる傾向であり，すべての条件において反応器内の



第5章 水素酸化反応のモデル化 

118 
 

温度分布が 5 °C 未満であった．作業の面では 125A 管以上が望ましいものの，COVID-

19 での規制下では短時間で実験を実施できる方が望ましいため，基準である 125A 管

と，より熱容量の小さい 100A 管の 2 種類を選定し，作成することとした． 

粒子径が 2 mm と 5 mm での温度のピーク値の差は微少であるため，粒子径は圧力損

失より決定した．図 5.9 に表 5.7 と同条件のときの圧力損失と粒子径の関係を示す．圧

力損失は式（5.17）に示す Kozeny Carman 式[7]により算出した．同図より粒子径が小さ

いほど圧力損失は増加し，粒子径 2 mm と 5 mm を比較した場合，圧力損失 2 mm の時

の方が 6.4 倍大きい．充填層内管での温度の差は微少であることから充填物の径は圧力

損失の小さい直径 5 mm に決定した． 

 

表 5.7 二重管反応器温度分布計算の条件 

外管 100A，125A，150A 

外管充填物の径 mm 2.00，5.00，10.0 

外管流量 NL/min 200 

内管空塔速度 mm/s 50.0 

 

図 5.8 a）希釈充填層断面中心と b）内管配管の軸方向の温度分布 
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 ∆𝑝

𝐿
=

180u୸𝜇

Φୱ
ଶ𝑑୮

ଶ

൫1 − 𝜀୥൯
ଶ

𝜀୥
ଷ  (5.17) 

 

 
図 5.9 二重管内での圧力損失と粒子径の関係 

 

5.3.3 二重管反応器 

図 5.10 に設計した二重管反応器概略図を示す．二重管反応器の内管（JIS 25A）は反

応部である酸化銅処理材（φ2 mm）を同形状のアルミナボールで希釈した希釈充填層と

上下のアルミナ充填層からなる．外管（JIS 100A/125A）は直径 5 mm のアルミナボール

の充填層に 200 NL/min で高温空気を流通させ，内管の温度を一定に保つ役割を担う．

内管希釈充填層の断面中心温度は反応器下部より挿入した多点式熱伝対により測定し，

外管充填層内での内管外壁近傍と外管内壁近傍の温度は外管下部より挿入する熱電対

により測定した． 

 



第5章 水素酸化反応のモデル化 

120 
 

 
図 5.10 二重管反応器概略図 

 

反応器内の反応熱による温度変化を 5 °C 未満に抑制可能な大気圧での試験条件を表

5.8 に示す．多孔質材表面での反応速度は雰囲気の温度や反応に関係する化学種の濃度

により変化する．粒子の見かけの反応速度は粒子表面での物質輸送速度の影響を受け，

流れ場により変化する．そのため，試験条件は水素・水蒸気濃度，温度および空塔速度

をパラメータとして設定しなければならない．しかしながら，水素濃度を変化させると

等温条件を満たすことができないため，本論文では水蒸気濃度，温度および空塔速度を

パラメータとした．各パラメータの設定値は傾向を知るために 3 点以上設定する必要が

あり，感度の大きいものについてはより細かく設定する必要がある．酸化銅による水素

酸化反応では，250 °C 以下では誘導期間が報告されており，反応速度に対して温度の感

度が最も高いため，200～300 °C では 50 °C 刻みで，300 °C 以上では 100 °C 刻みの計 6

条件とした．温度 6 条件，水蒸気濃度 3 条件，空塔速度 3 条件において，すべての条件

でデータを取得する場合には計 54 通りの条件で実験を実施しなければならず，試験回

数が膨大となる．そのため，試験条件の範囲を網羅的に検証可能な実験計画法（タグチ

メソッド）に基づき，試験条件を決定した．実験計画法ではパラメータの種類（因子）

と各パラメータでの設定条件数（水準）の数から，実験条件が決定可能である．水素処

理システムでは，設定した因子と水準の数より混合系の L18 直交表により条件（18 条

件）を決定した[16]．また，希釈充填層における酸化銅処理材の割合は予備試験の傾向か

ら 1.0〜2.5 vol%に設定し，目視により均一であることを確認した．希釈充填層の高さ
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（ℎ）は試験時間の制約から反応速度が比較的遅い 200 °C のみ 60 mm とした． 

すべての試験において，内管に窒素を流しながら昇温し，試験開始と同時に水素を流

通させた．水蒸気を含む試験では水蒸気濃度を安定させる目的で，反応器内の温度が定

常となった後に 30 分間窒素と水蒸気を流通させた後に水素を流通させた． 

 

表 5.8 等温試験の条件（L18 直交表） 

試験

No. 

温度 

°C 

空塔速度 

mm/s 

水素濃度 

% 

水蒸気濃度 

% 

充填層高さ 

（ℎ）mm 

酸化銅割合 

% 

A-1t 200 20.0 3.00 0.00 60.0 2.50 

A-2t 200 50.0 3.00 30.0 60.0 2.00 

A-3t 200 100 3.00 60.0 100 2.00 

A-4t 250 50.0 3.00 0.00 100 2.00 

A-5t 250 100 3.00 30.0 100 2.00 

A-6t 250 20.0 3.00 60.0 100 2.00 

A-7t 300 100 3.00 0.00 100 2.00 

A-8t 300 20.0 3.00 30.0 100 2.00 

A-9t 300 50.0 3.00 60.0 100 2.00 

A-10t 400 20.0 3.00 0.00 100 1.00 

A-11t 400 50.0 3.00 30.0 100 1.00 

A-12t 400 100 3.00 60.0 100 1.00 

A-13t 500 100 3.00 0.00 100 1.50 

A-14t 500 20.0 3.00 30.0 100 1.00 

A-15t 500 50.0 3.00 60.0 100 1.00 

A-16t 600 50.0 3.00 0.00 100 1.00 

A-17t 600 100 3.00 30.0 100 1.00 

A-18t 600 20.0 3.00 60.0 100 1.00 

 

5.3.4 ストップフロー反応器 

一般的なストップフロー法とは分光光度計を用いた反応速度の測定手法の一つで，2

種類の液体を瞬間的に混合させ，流れを止めた状態で反応物質の時間的変化を測定し，

反応速度を計測する方法である[17]．本論文では反応物質をガス流通雰囲気下で接触させ，

任意の時間が経過した後に反応物質の供給を止め，反応を停止させた状態で反応物質の

組成を測定した．一般的なストップフロー法とは異なるものの，反応物質の供給を止め

て，反応の帰結である被反応物の時間的変化を追う点では同じため，本論文では上記の

ガス流通雰囲気で反応物質の供給を止めて，反応物質の変化を測定することをストップ

フロー法と称する．ストップフロー反応器の概略図を図 5.11 に示す．ストップフロー
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反応器は希釈充填層と同一の雰囲気においてストップフロー試験ができるように設計

した．反応管は流れ場が希釈充填層と同様にプラグフローとなるように（𝑑/𝑑௣ > 10）

[13]，1 inch 管を選定し，直径 2 mm のアルミナボール充填層中に酸化銅処理材を 3 粒入

れた．酸化銅処理材の温度は反応器下部から挿入した熱電対によって測定し，マントル

ヒータを用いて制御した．また，反応熱による酸化銅処理材の温度変化は酸化銅処理材

の量が少ないため，無視できるものとした． 

 

 

図 5.11 ストップフロー反応器概略図 

 

ストップフロー試験の試験条件を表 5.9 に示す．水素濃度，水蒸気濃度，空塔速度は

二重管反応器を用いた試験に合わせて設定し，二重管反応器の試験と同様に，窒素雰囲

気で昇温した後に水素を流通させた．ストップフロー試験の目的は試験ガス雰囲気での

酸化銅処理材の組成および固体表面の変化を測定することが目的のため，各雰囲気で設

定した保持時間が経過した後に，水素の供給を断ち，窒素雰囲気下で室温まで急冷した

（～10 分）．冷却後に酸化銅処理材を反応器から取り出し，XRD，XPS および SEM を

用いて各種物性を測定した．物性計測の結果から，CuO 還元反応と Cu2O 還元反応の反

応速度や多孔質体の構造の変化，表面固有の結晶構造の変化を得た． 
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表 5.9 等温試験の条件（L18 直交表） 

試験

No. 

温度 

°C 

空塔速度 

mm/s 

水素濃度 

% 

水蒸気濃度 

% 

A-1p 200 20.0 3.00 0.00 

A-2p 200 50.0 3.00 30.0 

A-3p 200 100 3.00 60.0 

A-4p 250 50.0 3.00 0.00 

A-5p 250 100 3.00 30.0 

A-6p 250 20.0 3.00 60.0 

A-7p 300 100 3.00 0.00 

A-8p 300 20.0 3.00 30.0 

A-9p 300 50.0 3.00 60.0 

A-10p 400 20.0 3.00 0.00 

A-11p 400 50.0 3.00 30.0 

A-12p 400 100 3.00 60.0 

A-13p 500 100 3.00 0.00 

A-14p 500 20.0 3.00 30.0 

A-15p 500 50.0 3.00 60.0 

A-16p 600 50.0 3.00 0.00 

A-17p 600 100 3.00 30.0 

A-18p 600 20.0 3.00 60.0 

 

5.3.5 試験装置システム 

 図 5.12 に試験装置の全体図を示す．試験のガスはボンベで準備し，反応器へ供給す

る窒素，水素の流量はマスフローコントローラで，水蒸気の濃度はバブラーの水温また

は蒸発器へのプランジャーポンプ送液量で制御した．反応器の圧力は反応器下流に設置

した背圧弁により制御可能であり，試験ガスは予熱した後に反応器へと供給した．反応

器入口および出口の水素濃度は熱伝導式水素分析計（HORIBA 製）により，水蒸気濃度

は静電容量式露点計（Rotronic 製）により 1 秒間隔で測定・記録した．また，熱伝導式

水素分析計は水蒸気を含むガス雰囲気では水素濃度を測定できないため，氷水との熱交

換により水蒸気を除去したガスの水素濃度を測定した．  
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図 5.12 試験装置全体図 

 

5.4 数理モデル 

5.4.1 二重管反応器試験の物質輸送モデル 

図 5.13 に二重管反応器内管の希釈充填層の計算モデルを示す．希釈充填層内の流れ

場は粒子と反応器内管の径の比よりプラグフローとみなせる（𝑑/𝑑୮ > 10）ため[13]，半

径方向の濃度は一様である．そのため，希釈充填層内の輸送現象を式（5.18）に示すガ

ス主流方向 1 次元の移流拡散方程式によりモデル化した．式中の𝜀୥は希釈充填層の空隙

率，𝐶୲は混合ガスのモル密度，𝑋୥,௜は希釈充填床中の化学種 i のモル分率，𝑢௭は空塔速

度，𝐷ୣ୤୤ౝ,೔
は希釈充填層中の化学種 i の有効拡散係数であり，𝐷ୣ୤୤ౝ,೔

は Chapman-Enskog 理

論より算出した[18]．気相から酸化銅処理材表面への流束は全てのコントロールボリュー

ム内に粒子が均一に充填されていると仮定して𝑘௜𝑆୥𝐶୲(𝑋ୱ୳୰୤,௜ − 𝑋୥,௜)項で与えた．ここで、

𝑘௜は質量移動係数，𝑆୥は幾何学形状から求めた酸化銅処理材の比表面積，𝑋ୱ୳୰୤,௜は酸化銅

処理材表面の化学種 i のモル分率である．物質輸送係数は𝑘௜ = (𝑆ℎ𝐷௜)/𝑑୮より求め，𝐷௜

は拡散係数，𝑑୮はペレット直径，𝑆ℎは Sherwood 数である．Sherwood 数は式（5.19）に

示す単一粒子周りの実験式として Reynolds 数（𝑅𝑒୮）および Schmidt 数（𝑆𝑐）の関数と

して与えた[19]． 

酸化銅処理材は球形と近似し，内部のガス濃度の分布は式（5.20）に示す球座標一次

元の拡散方程式によりモデル化した．ここで，𝜀ୱは酸化銅処理材の空隙率，𝑋ୱ,௜は酸化銅

処理材内の化学種 i のモル分率，𝐷ୣ୤୤౩,೔
は酸化銅処理材内での化学種 i の有効拡散係数，
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𝜐௜,௝は反応 j における化学種 i の化学量論係数，Nୖは化学反応の数（5 本）である．酸化

銅処理材表面でのモル分率（𝑋ୱ୳୰୤,௜）は式（5.18）との繰り返し計算により決定した．酸

化銅ペレット内の有効拡散係数（𝐷ୣ୤୤౩,೔
）は，SEM 画像の解析により測定した空隙率，

細孔径および空隙率から予測した屈曲度により Chapman-Enskog 理論[18]を用いて算出し

た．酸化銅処理材での水素と水蒸気の吸着量（𝜃ୣ୯）は式（5.21）より，CuO と Cu2O の

濃度（𝐶௜）は式（5.22）より求めた．また，反応速度に関係する吸着容量（Ω(𝐶)）と被

覆率（𝜃）はそれぞれ式（5.23）および式（5.24）より求めた． 

 

 

図 5.13 希釈充填層計算モデル 
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Ω(𝐶) = 𝐶େ୳୓ + 𝐶େ୳మ୓ (5.23) 
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𝜃 =
𝜃ୣ୯

Ω(𝐶)
 (5.24) 

 

希釈充填層内での反応熱に起因した温度変化は 5 °C 未満であり，反応熱による温度

変化は無視できる．一方で，希釈充填層断面中心温度の測定結果より放熱による軸方向

の温度分布が確認されたため，ガス密度（𝜌୥）の変化による空塔速度（𝑢୸）の変化を式

（5.25）により求めた． 

 

𝜕൫𝜀୥𝜌୥൯

𝜕𝑡
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୒౏

௜ୀଵ

 (5.25) 

 

5.4.2 ストップフロー反応器の物質輸送モデル 

図 5.14 にストップフロー反応器の計算モデルを示す．充填層内には酸化銅処理材が

3 粒のみのため，充填床内の水素と水蒸気の濃度は一様であると仮定し，酸化銅処理

材は充填層内と同様に式（5.26）に示す化学種 i のモル分率についての球座標 1 次元拡

散方程式によりモデル化した．酸化銅処理材の半径方向の流束は Dusty-Gas モデルに

則り求めた有効拡散係数（𝐷ୣ୤୤ౚ౫౩౪౯,೔
）を用いて算出した．Dusty-Gas モデルは多孔質内

での化学種間の輸送の阻害と全圧勾配を駆動力とした粘性流れを考慮できるため Fick

の拡散モデルより詳細に多孔質内での物質輸送を計算可能である[20, 21]． 

 

 

図 5.14 ストップフロー反応器の計算モデル 
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5.5 誘導期間の要因の同定 

5.5.1 細孔構造の変化 

図 5.15 に SEM により撮影した反応前の酸化銅処理材の画像を示す．同図より，酸化

銅処理材中の二次粒子のサイズは数 μm 程度であった．酸化銅処理材の見かけの反応速

度に関係する処理材多孔質の構造の変化は SEM により撮影した画像から数値化した．

具体的には画像解析ソフトである Image J を用い，撮影した SEM 画像中の細孔（黒い

領域）と二次粒子（白い領域）をピクセル輝度値から識別して細孔の断面積と濡れぶち

長さを計測した．計測値から等価な細孔直径と比表面積を求め，これを細孔内の構造と

した．細孔と二次粒子の閾値である輝度値は一般的なインクジェットプリンターの黒色

を基準に設定した[22]．また，SEM 画像のサンプル数は統計学の観点から検討に必要な

データ数[23]を確保すべく各サンプルを 30 枚用意した． 

 

 
図 5.15 酸化銅処理材反応前の SEM 画像 

 

図 5.16 に反応前と各試験温度で完全に還元反応が完了したサンプルの細孔直径の度

数分布を示す．同図から反応場の温度が高いほど 100 nm 程度の細孔の数が増加する傾

向となったものの，細孔分布の極大値は反応場の温度に寄らず 90～110 nm であり，反

応によって形成される細孔の径は反応場の温度に因らず一定であった．反応場の温度と

細孔構造を代表する細孔径の関係から細孔構造に起因する拡散速度の変化は考えられ

ないため，多孔質体での水素の拡散は誘導期間の主要因となり得ないことが示唆された． 

図 5.17 に SEM 画像より求めた反応前を基準とした各反応場の温度における細孔内の

比表面積の変化を示す．同図より 250 °C 以下では反応場の温度が高いほど比表面積は

増加する傾向であるものの，250 °C 以上では反応前の約 1.6 倍であった．以上の反応場

の温度と比表面積の関係から反応の進行に伴う比表面積の増加に起因した反応速度の

変化が予想される．  
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図 5.16 各温度での細孔直径の度数分布 

 

図 5.17 反応前を基準とした比表面積の変化割合 

 

5.5.2 表面固有の結晶構造 

酸化銅表面固有の結晶構造が誘導期間へ及ぼす影響を調査するために誘導期間中の

酸化銅表面の結晶構造を XPS によって測定した．XPS は測定方法に起因して深さ 50 nm

までの結晶構造が検出されるものの，SEM により撮影した酸化銅二次粒子の径は～5 

μm であったため，二次粒子表面のみを測定していると判断した．反応前とストップフ

ロー反応器を用いて水素 3％雰囲気下で還元率が約 30％となるまで保持した試料の測

定結果を図 5.18a）と 5.18b）にそれぞれ示す．分離波形は Gauss-Lorentz 関数を仮定し，

化学的に妥当かつ残差平方和が最も小さくなる波形の組み合わせを，測定値に対するフ

ィッティングにより求めた[24]．同図より，反応前と 30%まで還元させた試料では，波形
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分離の結果から結合エネルギーが 933 eV と 931 eV の 2 種類の結晶構造が確認された．

酸化銅の結合エネルギーは 933.6 eV と報告されているため[25, 26]，結合エネルギーが 931 

eV の結晶構造が表面固有の水素の吸着しにくいサイトであると推測される． 

 

 

 

図 5.18 a）反応前と b）還元率 30%のときの酸化銅処理材表面の結合エネルギー 

 

5.5.3 数理モデルによる主要因の同定 

 上記の SEM と XPS による構造変化と結晶構造の解析から，誘導期間の要因として比

表面積の変化と表面固有の水素の吸着しにくいサイトが挙げられる．誘導期間の影響が

無視できないと思われる水蒸気を含まない 200～300 °C でのストップフロー試験の結果

と比表面積と表面固有の結晶構造の影響を組み込んだ数理モデルの計算結果の比較に

よって，誘導期間の主要因の同定を試みた．水蒸気を含まないガス条件のため，数理モ
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デルでは表 5.4 の素反応スキームから水蒸気吸着・脱離反応を除いた，表 5.10 に示す 3

本の反応速度式を生成項として与え，式中の頻度因子および活性化エネルギーは試験結

果とのフィッティングにより求めた．比表面積の増加による反応速度の変化と表面固有

の結晶構造の影響はそれぞれ𝑆ୱ(𝐶)と𝐹୮୭୭୰(𝐶)として水素吸着反応の反応速度式（式

（5.27））に濃度補正項として考慮した．𝑆ୱ(𝐶)では比表面積が図5.17に示す測定値まで，

還元率に対して線形的に変化すると仮定した．𝐹୮୭୭୰(𝐶)は水素が結晶構造内部の酸化銅

を直接還元できず，酸化銅表面の吸着しにくいサイトから順に反応していくと仮定して，

水素の吸着しにくいサイトの割合（𝜎୮୭୭୰）を閾値に式（5.30），（5.31）に示す 2 種類の

式を与えた．表面での吸着しにくいサイトでの反応（𝐵(𝐶) ≤ 𝜎୮୭୭୰）のとき，𝐹୮୭୭୰は式

（5.30）で示される𝐵(𝐶)の二次関数で与えられ，𝐵(𝐶)=0 では 0.01 となる．表面の水素

が吸着しにくいサイトが還元された後（𝐵(𝐶) > 𝜎୮୭୭୰）は，𝐹୮୭୭୰(𝐶)を 1.0 とし，

𝐵(𝐶) = 𝜎୮୭୭୰のとき連続かつ微分可能となるようにした．ここで，𝐵(𝐶)は CuO および

Cu2O の還元度であり，𝐵(𝐶)＝1 − Ω(𝐶) Ω⁄ で定義され，Ω(𝐶)およびΩ୴୧୰酸化銅中の酸素

のモル密度の瞬時値と初期値である． 

 

表 5.10 考慮した素反応と反応速度式 

反応名 化学反応式 反応速度式 式番 

H2 

吸着 
H2 + σ → H2σ 

𝑟ୌమୟୢୱ = 

𝐴ୌమୟୢୱ exp ൬−
𝐸ୌమୟୢୱ

𝑅𝑇ୱ

൰ 𝐶୲𝑋୥,ୌమ
(1 − 𝜃ୌ)𝑆ୱ(𝐶)𝐹୮୭୭୰(𝐶) 

(5.27) 

CuO 

還元 

H2σ + 2CuO 

→ Cu2O + H2Oσ 

𝑟େ୳୓୰ୣୢ = 

𝐴େ୳୓୰ୣୢ exp ൬−
𝐸େ୳୓୰ୣୢ

𝑅𝑇ୗ

൰ 𝐶େ୳୓𝜃ୌ
ଶ 

(5.28) 

Cu2O 

還元 

H2σ + Cu2O 

→ 2Cu0 + H2Oσ 

𝑟େ୳మ୓୰ୣୢ = 

𝐴େ୳మ୓୰ୣୢ exp ൬−
𝐸େ୳మ୓୰ୣୢ

𝑅𝑇ୱ

൰ 𝐶େ୳మ୓𝜃ୌ
ଶ  

(5.29) 

 

（0 < 𝐵(𝐶) ≤ 𝜎୮୭୭୰のとき）  

𝐹୮୭୭୰(𝐶) = −
0.99

𝜎୮୭୭୰
ଶ

൫𝐵(𝐶) − 𝜎୮୭୭୰൯
ଶ

+ 1.0     (5.30) 

（𝐵(𝐶) > 𝜎୮୭୭୰のとき）  

𝐹୮୭୭୰(𝐶) = 1.0 (5.31) 

𝐵(𝐶) =
1 − Ω(𝐶)

Ω୴୧୰
 (5.32) 
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図 5.19 に誘導期間の影響があると思われる 200 °C と 250 °C での試験と比表面積の影

響のみを考慮（𝜎୮୭୭୰ = 0）した数理モデルの計算の結果を示す．試験では各温度とも反

応初期で酸化銅組成の変化しない時間があり，誘導期間と見られる．𝑆ୱ(𝐶)を一定値と

して与えた場合と反応率に応じた線形変化として与えた場合で比較したところ，250 °C

では反応が加速される結果が得られたものの，比表面積のみでは酸化銅組成の変化を模

擬できなかった．そのため，比表面積の変化は誘導期間の主要因ではないことが明らか

となった．図 5.20 に 200～300 °C 条件での表面構造変化と水素の吸着しにくい吸着サ

イトの影響を考慮した数理モデルと試験の結果を示す．同図から吸着サイトの影響を考

慮した素反応スキームによって誘導期間を含む酸化銅還元反応の非定常的な挙動を精

度よく模擬でき，誘導期間の主要因は酸化銅表面の水素が吸着しにくいサイトによるも

のである証左を得た． 
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図 5.19 試験と比表面積の影響のみを考慮した数理モデルの結果（𝜎௣௢௢௥ = 0.0） 
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図 5.20 試験と比表面積および結晶構造の影響を考慮した数理モデルの結果

（𝜎௣௢௢௥ = 0.15） 

 

5.5.4 反応速度式 

上記の検討から二重管反応器試験とストップフロー試験の結果の整理には，式（5.33）

～（5.39）に示す反応速度（𝑟௝）は活性化エネルギー（𝐸），頻度因子（𝐴），気体定数（𝑅），

モル分率（𝑋），気体の全モル濃度（𝐶௧），固体の濃度（𝐶），表面被覆率（𝜃）から成る

Arrhenius 則の式を用いた．水素は CuO および Cu2O の表面に解離吸着するため[3]，式

（5.33）の解離吸着の反応速度式を与えた．水蒸気は CuO および Cu2O 表面にある水素

と同一のサイトに競争吸着し，化学吸着状態となる[5, 27]．そのため，水蒸気の吸着・脱
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離反応は式（5.34），（5.35）に示す Langmuir-Hinshelwood 機構の式を与え，競争吸着の

影響は反応式中の（1 − 𝜃ୌ − 𝜃ୌమ୓）項により考慮した．酸化銅表面での構造変化と結晶

構造に関する検討から，水素と水蒸気の脱離反応には比表面積と表面固有の結晶構造が

影響するため，上記での検討と同じく，濃度の補正項として𝑆ୱ(𝐶)と𝐹୮୭୭୰(𝐶)をそれぞれ

考慮した．反応前後での比表面積（𝑆ୱ(𝐶)）は還元率に対して線形的に変化すると仮定

し，変化割合は 200 °C で反応後に 1.2 倍，250 °C 以上では 1.6 倍とした．表面固有の結

晶構造の影響は吸着反応の濃度補正項（𝐹୮୭୭୰(𝐶)）は表面固有の結晶構造が含まれてい

るサイトの割合（𝜎୮୭୭୰）を閾値として還元率（𝐵(𝐶)）に対して異なる 2 種類の式を与

えた．𝐵(𝐶) ≤ 𝜎୮୭୭୰のとき，𝐹୮୭୭୰(𝐶)は式（5.36）で示される𝐵(𝐶)の二次関数で与えられ，

𝐵(𝐶)=0 では 0.01となる．𝐵(𝐶) > 𝜎୮୭୭୰の場合，𝐹୮୭୭୰(𝐶)は 1.0 の一定値とし，𝐵(𝐶) = 𝜎୮୭୭୰

のとき連続かつ微分可能となるようにした（式（5.37））．ここで，𝐵(𝐶)は CuO および

Cu2O の還元度であり，𝐵(𝐶)＝1 − Ω(𝐶) Ω⁄ で定義されΩ(𝐶)およびΩ୴୧୰酸化銅中の酸素の

モル密度の瞬時値と初期値である．誘導期間中での反応は起点となるサイトから放射状

に反応場が形成されると報告されるため[28]，水素の吸着しにくいサイトの影響を還元率

の 2 乗で表記した𝐹୮୭୭୰(𝐶)は妥当な仮定であると判断した． 

誘導期間の反応の挙動は表面の状態に対して感度が高いため，酸化銅や酸化銅ペレッ

トの製造方法に依存して𝜎୮୭୭୰が変化する可能性がある．そのため，𝜎୮୭୭୰は後述の試験

結果に対する実験結果のフィッティングにより決定した．  

 

（水素吸着反応）  

𝑟ୌమୟୢୱ = 𝐴ୌమୟୢୱ exp ൬−
𝐸ୌమୟୢୱ

𝑅𝑇
൰ 𝐶୲𝑋ୱ,ୌమ

൫1 − 𝜃ୌ − 𝜃ୌమ୓൯
ଶ

𝑆ୱ(𝐶)𝐹୮୭୭୰(𝐶) (5.33) 

（水蒸気吸着反応）  

𝑟ୌమ୓ୟୢୱ = 𝐴ୌమ୓ୟୢୱ𝐶୲𝑋ୱ,ୌమ୓൫1 − 𝜃ୌ − 𝜃ୌమ୓൯𝑆ୱ(𝐶) 𝐹୮୭୭୰(𝐶) (5.34) 

（水蒸気脱離反応）  

𝑟ୌమ୓ୢୣୱ = 𝐴ୌమ୓ୢୣୱ exp ൬−
𝐸ୌమ୓ୢୣୱ

𝑅𝑇
൰ 𝜃ୌమ୓𝑆ୱ(𝐶) 𝐹୮୭୭୰(𝐶) (5.35) 

（0 < 𝐵(𝐶) ≤ 𝜎୮୭୭୰のとき）  

𝐹୮୭୭୰(𝐶) = −
0.99

𝜎୮୭୭୰
ଶ ൫𝐵(𝐶) − 𝜎୮୭୭୰൯

ଶ
+ 1.0 (5.36) 

（When 𝐵(𝐶) > 𝜎୮୭୭୰のとき）  

𝐹୮୭୭୰(𝐶) = 1.0 (5.37) 

 

CuO 還元反応と Cu2O 還元反応の反応速度式は式（5.38，5.39）に示す，濃度と被覆

率の指数を化学量論係数で与える一般的な Arrhenius 則の式とした[29]． 
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（CuO 還元反応）  

𝑟େ୳୓୰ୣୢ = 𝐴େ୳୓୰ୣୢ exp ൬−
𝐸େ୳୓୰ୣୢ

𝑅𝑇
൰ 𝐶େ୳୓𝜃ୌ (5.38) 

（Cu2O 還元反応）  

𝑟େ୳మ୓୰ୣୢ = 𝐴େ୳మ୓୰ୣୢ exp ൬−
𝐸େ୳మ୓୰ୣୢ

𝑅𝑇
൰ 𝐶େ୳మ୓

଴.ହ 𝜃ୌ (5.39) 

 

5.6 フィッティングによる反応速度の定式化 

5.6.1 誘導期間のモデル化 

 図 5.21a）～5.21c）に実験と数理モデルを用いた計算によって得られた水蒸気を含ま

ない 200～300 °C 条件での二重管反応器出口水素および水蒸気濃度の時間変化を示す．

水素濃度は試験開始後に低下し，最小値に達した後に上昇する傾向となった．水蒸気濃

度は水素濃度の推移と逆の傾向となり，出口濃度が増加した後，最大値からゆっくりと

減少した．数理モデルを用いて求めた水素濃度は実験値と概ね一致したものの，水蒸気

濃度は実験結果に比べて応答が遅れる傾向となった．この偏差は，式の係数を決定する

際に，水蒸気の挙動よりも水素の挙動の適合を優先することに起因するものである．水

素，水蒸気，および吸着サイト間の相互作用は，仮定した反応スキームよりも複雑であ

る可能があるものの傾向的には良好な一致が見られるため，実機設計の面では十分な精

度であると判断した．各条件で空塔速度が異なるため，図 5.21a）～5.21c）に示す反応

器出口濃度のみでは，温度に対する反応速度の変化を評価できない．温度に対する水素

酸化反応の反応速度を比較するために，見かけの反応速度（𝑟௔௣）を式（5.40）により求

めた．ここで，式（5.40）中の∆𝑋ୌమ
は反応器の入口と出口の間の濃度差，𝑄はガス流量，

𝑉pେ୳୓は固相中の酸化銅ペレットの体積比，𝑉 ୧୪୪は希釈された充填層の体積である．図

5.22 に実験と数理モデルを用いた計算の結果である反応器出口水素濃度の推移から得

られた𝑟ୟ୮の時間変化を示す．温度に関係なく，反応の初期段階では水素の酸化はほとん

ど確認できず，時間の経過と共に水素酸化反応は加速する傾向であった．反応初期の反

応速度の増加（𝜕 𝑟ୟ୮ 𝜕𝑡⁄ ≥ 0）は誘導期間であり，反応器の温度が上昇するにつれて，誘

導期間の長さは減少した．誘導期間中の反応は Arrhenius 則に従い，反応速度は温度の

上昇と共に増加した．誘導期間中の反応速度の増加は，酸化銅二次粒子内での反応場が

酸化銅バルクに移動するにつれて，水素が吸着しにくいサイトの割合が減少する裏付け

となる．そのため，誘導期間中に補正係数（𝐹୮୭୭୰(𝐶)）が増加する素反応モデルによっ

て反応の模擬が可能であることが示された．実際に，試験により得られた水素酸化反応

と時間の関係は，数理モデルにより予測された誘導期間の長さと一致する．誘導期間の

後の反応速度の減少は（𝜕 𝑟ୟ୮ 𝜕𝑡⁄ < 0）反応の進行に伴う反応可能な CuO の減少に起因

するものである．CuO の減少による反応速度の低下は誘導期間中であっても発生する

ため，吸着サイトに起因する反応の加速と CuO の減少に起因する反応の減速の関係か
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ら反応速度の傾きが決定される．試験結果へのフィッティングにより決定した誘導期間

の長さに影響を与える水素の吸着しにくいサイトは SEM により測定した二次粒子の大

きさから，厚さ～0.4 μm 程度であったであった．この吸着不良サイトの厚みは，一般に

結晶表面に観察される結晶構造の不均一な層の厚みよりも薄く，十分妥当である[30]． 

 

𝑟ୟ୮ =
𝐶୲∆𝑋୥,ୌమ

𝑄

𝑉pେ୳୓𝑉 ୧୪୪
 (5.40) 
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図 5.21 水蒸気を含まない a) 200 °C，b) 250 °C，C) 300 °C 条件での反応器出口にお

ける水素と水蒸気濃度の時間変化 
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図 5.22 水蒸気を含まない 200～300 °C 条件での二重管反応器試験と数理モデルによ

り得られた見かけの反応速度の変化 

 

図 5.23 に水蒸気を含まない 200〜300 °C 雰囲気での試験と数理モデルにより得られ

た酸化銅処理材組成の変化を示す．同図より，希釈充填層での試験と同様に誘導期間と

思われる反応の進行と共に反応速度が加速される傾向が得られた．反応中間体として生

成される Cu2O のピーク値は，温度が高いほど大きくなる傾向であった．検出された

Cu2O の量は，Cu2O が生成される CuO 還元反応と Cu2O が還元される Cu2O 還元反応の

差により決まる．高温での Cu2O 生成量のピーク値の増加から，CuO 還元反応の温度上

昇に対する反応速度の変化量は Cu2O 還元反応の変化量よりも大きい．実際にフィッテ

ィングによって得られた CuO 還元反応の活性化エネルギー（𝐸େ୳୓୰ୣୢ）と Cu2O 還元反

応の活性化エネルギー（𝐸େ୳మ୓୰ୣୢ）はそれぞれ 60 kJ/mol と 50 kJ/mol であった．そのた

め，温度の上昇と共に酸化銅還元反応の律速は CuO 還元から Cu2O 還元に変化し，総括

反応を考える場合の反応の見かけの活性化エネルギーは減少する． 
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図 5.23 水蒸気を含まない 200～300 °C 条件での酸化銅組成の変化 

 

5.6.2 水蒸気による反応抑制 

図 5.24a）および 5.24b）に 250 °C と 300 °C 条件での試験と数理モデルの計算の結果

から式（5.40）により算出した見かけの反応速度の推移を示す．両図より，水蒸気雰囲

気では水素酸化反応が抑制される結果が得られた．図 5.24b）の 300 °C での結果では試

験開始 20 分後から反応速度の増加が検出され，45 分ごろから反応速度が徐々に減少す

る傾向がみられた．また，200 °C 雰囲気での水蒸気を含む試験（試験 No.2t および 3t）

では反応器出口での水素濃度の変化は測定機器の検出限界（±0.05 mol％）であったため，

反応が生じないか十分遅い． 
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図 5.24 a）250，b）300 °C 条件での二重管反応器試験と数理モデルにより得られた

見かけの反応速度の変化 

 

図 5.25a）～5.25c）に数理モデルによって求めた二重管反応器の酸化銅処理材の水素

と水蒸気の被覆率の時間変化を示す．水素の被覆率は水素吸着時に増加し，還元反応が

生じると減少するため，水素吸着反応と CuO 還元反応・Cu2O 還元反応の速度の差に依

存する．一方，水蒸気の被覆率は還元反応による水蒸気の生成と脱離反応に依存する．

そのため，CuO 還元反応と Cu2O 還元反応が水蒸気の脱離速度よりも速い場合，水蒸気

の被覆率は一時的に増加し，CuO 還元反応と Cu2O 還元反応の反応速度が遅くなると，

水蒸気の被覆率は各雰囲気での平衡に近づく．水素の被覆率は大部分が 1%以下である

ため，吸着した水素は即座に CuO 還元反応および Cu2O 還元反応消費される．一部の条

件では試験後半の CuO 還元反応と Cu2O 還元反応の速度が遅いときに限り，水素吸着

反応が還元反応の速度よりも速くなるため，水素の被覆率は 10％を超える．水素被覆

率の変化の傾向から，反応全体の律速段階は水素吸着であると推測される．水蒸気雰囲
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気下での水素酸化反応の抑制は被覆率により説明できる．水素と水蒸気は同一の吸着サ

イトに対して競争吸着するため，水蒸気が吸着しているサイトに対して水素は吸着でき

ない．200～300 °C 温度域では水蒸気吸着反応の反応速度は水素吸着の反応速度と比べ

て十分大きく，吸着サイトの大部分を水蒸気が占有している．そのため，水蒸気が含ま

れるガス条件では水素が吸着可能なサイトが限定され，反応速度が低下する．水蒸気被

覆率の平衡値は，温度の上昇と共に減少するため，水素の吸着可能なサイトが増加する．

温度と水蒸気被覆率の平衡の関係から，温度上昇と共に水素雰囲気での水素吸着反応の

反応速度は大きくなるため，水蒸気雰囲気下でも温度が高いほど水素酸化反応の反応速

度が大きくなる傾向となった．  

図 5.26a）および 5.26b）に 250〜300 °C 条件でのストップフロー試験と数理モデルに

よって得られた酸化銅処理材の組成の変化を示す．両図より，温度や水蒸気濃度に関わ

らず CuO の減少と同時に Cu2O が増加する傾向であった．反応の速度は水蒸気濃度が

高く，温度が低いほど遅くなるものの，誘導期間の傾向と一致している．また，Cu2O 組

成の最大値を比べると，水蒸気濃度に関係なく各温度で最大値がほぼ同じであった．以

上の CuO と Cu2O の組成変化の傾向から，水蒸気は CuO 還元反応と Cu2O 還元反応に

直接影響せず，酸化銅表面への水素吸着のみを阻害していることが示唆された．  
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図 5.25 a）200，b）250，c）300 °C 条件での数理モデルにより求めた水素と水蒸気

の被覆率の時間変化 
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図 5.26 a）250，b）300 °C 条件でのストップフロー試験と数理モデルにより得られ

た酸化銅組成の変化 
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5.6.3 高温ガス雰囲気での反応 

 図 5.27a）～5.27b）に 400～600 °C 条件での二重管反応器を用いた試験と数理モデル

の結果より式（5.40）を用いて算出した見かけの反応速度の推移を示す．水蒸気を含む

条件の一部（試験 No.A-12 および A-17）の試験結果より求めた反応速度のノイズは，

蒸発器での水蒸気の蒸発が不安定であることに起因したものである．同図より誘導期間

（𝜕 𝑟ୟ୮ 𝜕𝑡⁄ ≥ 0）の長さは 300 °C 以下の試験と比べて短く（～5 分），これは水素の吸着

しにくいサイトでの反応も Arrhenius 則に従って反応速度が大きくなったためと推測さ

れる．また，水蒸気が含まれていないガス条件では反応初期で反応速度の変化しない

（𝜕 𝑟ୟ୮ 𝜕𝑡⁄ = 0）時間がある．これは反応器出口水素濃度が 0 に漸近し，水素供給律速

となっているためである．誘導期間の影響が顕著な 300 °C 以下で反応を精度よく模擬

可能な反応速度式中の係数により，400 °C 以上の温度においても反応の非定常的な変化

を精度よく模擬できたため，文献と予備的検討から予測した反応のメカニズムと試験に

より決定した頻度因子および活性化エネルギーは水素濃度が希薄な雰囲気において十

分妥当である． 
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図 5.27 a）400，b）500，c）600 °C 条件での二重管反応器試験と数理モデルにより

得られた見かけの反応速度の変化 
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図 5.28a）～5.28c）に 400〜600 °C 条件でのストップフロー試験と数理モデルによっ

て得られた酸化銅処理材の組成の変化を示す．同図より Cu2O 濃度ピークを比べると，

一部の条件で試験の方が高い傾向であった．これはストップフロー反応器内において水

素を供給停止した後でも吸着した水素による還元反応が生じた可能性がある．数理モデ

ルによると，雰囲気の濃度や温度により値は異なるものの，Cu2O 濃度のピークが試験

の方が高い条件においては，H2被覆率は～10%程度であり，試験と計算の差異と同程度

の差であった．300 °C 以下条件では反応速度が比較的遅いため，上記の傾向がみられな

かったと推測される．Cu2O 濃度の水素吸着に起因する差異を考慮すると，数理モデル

は試験の結果を概ね模擬可能である．表 5.11 に本章でのフィッティングにより得られ

た反応速度式中の頻度因子および活性化エネルギーを示す．  
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図 5.26 a）400，b）500，c）600 °C 条件でのストップフロー試験と数理モデルによ

り得られた酸化銅組成の変化 

 

表 5.11 フィッティングにより決定した頻度因子および活性化エネルギー 

頻度因子𝐴௝ 活性化エネルギー𝐸௝ 

𝐴ୌమୟୢୱ m3/(mol∙s) 8.16×103 𝐸ୌమୟୢୱ kJ/mol 59.0 

𝐴େ୳୓୰ୣୢ m3/(mol∙s) 3.00 𝐸େ୳୓୰ୣୢ kJ/mol 60.0 

𝐴େ୳మ୓୰ୣୢ m3/(mol∙s) 1.50×102 𝐸େ୳మ୓୰ୣୢ kJ/mol 50.0 

𝐴ୌమ୓ୟୢୱ m3/(mol∙s) 577×10-3 NA NA 

𝐴ୌమ୓ୢୣୱ 1/s 9.36×10-1 𝐸ୌమ୓ୢୣୱ kJ/mol 17.0 
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5.7 まとめ 

 本章では，反応前後での構造変化の考慮が必要な「物質供与型」の例であるシビアア

クシデント時の水素処理システム用の酸化処理剤として多孔質な金属酸化物の酸素供

与体を取り上げた．当該処理システム設計に向けて，多孔質材表面での反応速度と構造

変化を実験により測定し，数理モデルを用いた補完的な計算により反応モデルを構築し

た．構造変化に着目すると，反応に起因する細孔構造の変化に伴う見かけの反応速度の

変化は無視できず，酸化銅による水素酸化反応の模擬には構造変化の影響を数理モデル

に組み込む必要があった．反応機構に着目すると酸化銅による水素酸化反応の律速過程

は水素吸着反応であり，誘導期間の主要因は酸化銅表面固有の水素の吸着しにくいサイ

トによるものであった．また，水蒸気を含む条件下では水素と水蒸気の競争吸着により

酸化反応が抑制され，特に 300 °C 以下では抑制の影響が顕著であった．以上の「物質

供与型」の例であるシビアアクシデント時の水素処理システムの反応のモデル化の過程

から，発電システム BOP の設計法に関して，次のことが明らかとなった． 

① 「物質供与型」においても「反応場提供型」と同様に，総括反応を素反応に分解し，

各素反応の見かけの反応速度の定量的な測定と数理モデルを用いた補完的な計算

によって，純粋な多孔質材表面での反応のモデル化が可能であり，その方法を示し

た． 

② 見かけの反応速度は多孔質材での物質輸送速度と表面での反応速度のバランスに

より決定され，「物質供与型」では反応の構造変化に起因する物質輸送速度の変化

に加えて，多孔質材内での反応帯の移動に伴って被反応物質の輸送距離も反応進行

度とともに変化するため，純粋な表面での反応をモデル化においては，これらを定

量する必要がある． 

③ 「物質供与型」では反応前後の構造変化に起因して，反応進行度とともに反応場で

ある多孔質材の比表面積も変化するため，比表面積の変化に起因する反応速度の変

化を反応モデルに組み込まなければならない． 

 

5 章の主な記号 

𝐴௝ 頻度因子[1/s, m3/(mol∙s)] 

𝐵(𝐶) 還元率[-] 

𝐶௜ 固相モル濃度[mol/m3] 

𝐶୲ モル密度[mol/m3] 

𝑑 管内径[m] 

𝐷ୣ୤୤ౚ౫౩౪౯,೔
 Dusty-Gas モデルに基づく有効拡散係数[m2/s] 

𝐷ୣ୤୤ౝ,೔
 充填層中の化学種 i の有効拡散係数[m2/s] 

𝐷ୣ୤୤౩,೔  多孔質中の化学種 i の有効拡散係数[m2/s] 

𝐷௜  化学種 i の拡散係数[m2/s] 
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𝑑୮ 粒子径[m] 

𝐸௝ 活性化エネルギー[J/mol] 

𝐹୮୭୭୰(𝐶) 水素が吸着しにくいサイトの補正項[-] 

𝐻େ୳୓୰ୣୢ 総括反応の反応熱[J/mol] 

ℎ୥ 気相の比エンタルピ[J/kg] 

ℎୱ 固相の比エンタルピ[J/kg] 

𝑘௜ 粒子表面の物質輸送係数[m/s] 

𝐿 充填層高さ[m] 

𝑀௜ 化学種 i の分子量[kg/mol] 

Nୖ 反応数[-] 

𝑄 ガス流量[m3/s] 

𝑅 気体定数[J/(mol∙K)] 

𝑟 充填層の径方向の座標[m] 

𝑟ୟ୮ 見かけの反応速度[mol/(m3∙s)] 

𝑅𝑒୮ Reynolds 数[-] 

𝑟௝ 反応 j の反応速度[1/s] 

𝑠 粒子半径方向の座標[m] 

𝑆𝑐 Schmidt 数[-] 

𝑆௚ 粒子の比表面積[m2/m3] 

𝑆ℎ Sherwood 数[-] 

𝑆௦(𝐶) 多孔質中の比表面積の係数[-] 

𝑇 温度[K] 

𝑡 時間[s] 

𝑇୥ 気相の温度[K] 

𝑇ୱ 固相の温度[K] 

𝑢୸ 軸方向の空塔速度[m/s] 

𝑉 ୧୪୪ 希釈充填層体積[m3] 

𝑉pେ୳୓ 酸化銅割合[-] 

𝑋୥,௜ 気相モル分率[-] 

𝑋ୱ,௜ 多孔質中のモル分率[-] 

𝑋ୱ୳୰୤,௜ 粒子表面での化学種 i のモル分率[-] 

𝑧 充填層の軸方向の座標[m] 

𝛼ୱ୥ 粒子―流体間の熱伝達率[W/(m2∙K)] 

𝜀୥ 充填層の空隙率[-] 

𝜀ୱ 多孔質中の空隙率[-] 

𝜃ୣ୯,௜ 吸着量[mol/m3] 
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𝜃௜ 被覆率[-] 

𝜆ୟ୶୥ 気相の有効熱伝導率（軸方向）[W/(m∙K)] 

𝜆ୟ୶ୱ 固相の有効熱伝導率（軸方向）[W/(m∙K)] 

𝜆୰ୢ୥ 気相の有効熱伝導率（径方向）[W/(m∙K)] 

𝜆୰ୢୱ 固相の有効熱伝導率（径方向）[W/(m∙K)] 

𝜇 粘性係数[Pa∙s] 

𝜌୥ 気相の密度[kg/m3] 

𝜌ୱ 固相の密度[kg/m3] 

𝜎୮୭୭୰ 水素が吸着しにくいサイトを含む割合[-] 

𝜐௜,௝ 反応 j，化学種 i の化学両論係数[-] 

Φୗ 真球度[-] 

Ω୴୧୰ 初期の吸着サイト密度[mol/m3] 

Ω(𝐶) 吸着サイト密度[mol/m3] 

∆𝑝 圧力差[Pa] 

∆𝑋୥,ୌమ
 反応器入口と出口での水素モル分率の変化量[-] 
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第 6 章 
原子力発電 BOP の変動応答解析によ

る事故時の想定に対する水素処理シ

ステムの運転方法 
 

6.1 はじめに 

 前章では発電システム BOP の反応前後で多孔質材の構造が変化する「物質供与型」

の例として，シビアアクシデント時の水素処理システムの物質移動と反応の数理モデル

について詳述した．水素処理システムでは，シビアアクシデント時に発生した水素を酸

化銅との酸化反応によって爆発限界以下の濃度まで安全に処理する必要がある．反応器

内では反応熱（∆𝐻 = −93 kJ/mol）による正のフィードバックで，反応速度がさらに加

速される高温度域において熱暴走の懸念があり，水素処理システムでは熱暴走と高温で

の水素自己着火を回避しつつ，目的の水素処理量を達成する必要がある．原子力発電所

では，放射性物質の大気への放出防止の観点から水素処理についても閉ループが基本で

あり，水素処理システムへ供給されるガスの組成は水素処理量の影響も受ける．そのた

め，水素処理システムでは，処理量に応じて時間と共に変動するガス組成に対して，熱

暴走と水素自己着火を回避しつつ水素を処理可能な反応器を設計する必要がある．第 6

章では，原子力発電所シビアアクシデント時の想定における水素処理システムの設計と

運転方法について検討する． 

 

6.2 シビアアクシデント時の水素発生量 

シビアアクシデント時に発生する水素の量は原子力発電所の種類や事故の想定ごと

に研究されている[1-6]．炉内の温度とジルコニウム－水蒸気間での反応速度等から，水素

の総発生量は 400～2000 kg とされており，発生速度は 0.01～0.2 kg/s 程度である[1]．本

論文では，国内でも稼働実績のある沸騰水型の Mark-II 型原子力発電所を事例として実

用設計を実施する．Mark-II 型原子力発電所での水素発生量は 450 kg とされており，ド

ライ/ウエットウェル内の水素濃度は約 20%である[2]． 

 

6.3 実機ガス条件での反応モデルの評価 

6.3.1 試験方法 

 5 章で決定した反応速度式の妥当性を，同一の試験装置を用いた実機ガス雰囲気での

試験により検証した．図 6.1 に試験装置の全体図を示す．試験ガス流量はマスフローコ
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ントローラおよび蒸発器への純水の総液量で制御し，圧力は反応器下流に設置した背圧

弁を用いて，試験中に圧力が設定値の±5 kPa の範囲に収まるように手動で制御した．

試験ガスは管状炉によって予熱した後に反応器へと供給し，反応器入口および出口の水

素濃度は熱伝導式水素分析計（HORIBA 製）により，水蒸気濃度は静電容量式露点計

（Rotronic 製）により 1 秒間隔で測定・記録した．また，熱伝導式水素分析計は水蒸気

を含むガス雰囲気では水素濃度を測定できないため，氷水との熱交換により水蒸気を除

去したガスの水素濃度を測定した．  

 

 

図 6.1 試験装置全体図 

 

図 6.2 に試験に用いた二重管反応器概略図を示す．二重管反応器の内管（JIS 25A）は

5 章での試験と同様に酸化銅処理材（φ2 mm）を同形状のアルミナボールで希釈した希

釈充填層と上下のアルミナ充填層からなる．外管（JIS 100A/125A）は直径 5 mm のアル

ミナボールの充填層に 200 NL/min で高温空気を流通させた．内管希釈充填層の断面中

心温度は反応器下部より挿入した多点式熱伝対により測定し，外管充填層内での内管外

壁近傍と外管内壁近傍の温度は外管下部より挿入する熱電対により測定した． 
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図 6.2 二重管反応器概略図 

 

試験条件を表 6.1 に示す．試験条件は実機で想定される温度，圧力，空塔速度，水素・

水蒸気濃度の範囲で実験計画法に則り，16 条件とした．希釈充填層における酸化銅処

理材の割合は後述の数理モデルでの境界条件を考慮して，予備試験の結果から反応熱に

起因する内管外壁近傍の熱電対の温度変化が 5 °C 未満となるように 10 vol%とした．す

べての試験において，内管に窒素を流しながら昇温し，圧力が安定化した後に水素を流

通させた．水蒸気を含む試験では水蒸気濃度を安定させる目的で，反応器内の温度が定

常となった後に 30 分間窒素と水蒸気を流通させた後に水素を流通させた． 
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表 6.1 実機ガス条件（L16 直交表） 

試験

No. 

温度 

°C 

圧力 

MPa 

空塔速度 

mm/s 

水素濃度 

% 

水蒸気濃度 

% 

酸化銅割合 

% 

HP-1t 200 0.238 19.5 16.9 5.60 10.0 

HP-2t 200 0.353 35.2 28.2 28.2 10.0 

HP-3t 200 0.353 43.0 39.5 13.1 10.0 

HP-4t 200 0.296 27.3 50.8 20.7 10.0 

HP-5t 233 0.353 43.0 16.9 20.7 10.0 

HP-6t 233 0.238 27.3 28.2 13.1 10.0 

HP-7t 233 0.296 19.5 39.5 28.2 10.0 

HP-8t 233 0.353 35.2 50.8 5.60 10.0 

HP-9t 267 0.411 27.3 16.9 28.2 10.0 

HP-10t 267 0.296 43.0 28.2 5.60 10.0 

HP-11t 267 0.238 35.2 39.5 20.7 10.0 

HP-12t 267 0.353 19.5 50.8 13.1 10.0 

HP-13t 300 0.296 35.2 16.9 13.1 10.0 

HP-14t 300 0.411 19.5 28.2 20.7 10.0 

HP-15t 300 0.353 19.5 39.5 5.60 10.0 

HP-16t 300 0.238 43.0 50.8 28.2 10.0 

 

6.3.2 数理モデル 

 図 6.3 に計算モデルの概略及び境界条件を示す．設定した試験条件では反応器内の温

度変化が無視できないため，運動量保存式，質量保存式，化学種保存式，エネルギー保

存式を連成させた，軸対象円筒 2 次元の数理モデルを構築した．内管外壁近傍での温度

変化が 5 °C 未満のため，内管外壁で外管雰囲気との熱伝達の境界を与えられると仮定

して，計算範囲は内管のみとし外管雰囲気温度は熱電対により測定した温度を与えた． 
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図 6.3 二重管反応器の計算モデル図 

 

 反応器内の空塔速度（𝑢）および圧力（𝑃）の分布は式（6.1）～（6.3）に示す，運動

量保存式および質量保存式により求めた．式（6.1），（6.2）に示す𝑧および𝑟方向につい

ての運動量保存式では一般的な移流拡散による Navier-Stokes 方程式に生成/消滅項（𝐹）

として式（6.4）に示す充填層での圧力損失についての式である Kozeny-Carman 式を与

えた[7]．式中の𝜌୥は気相のガス密度，𝜀୥は充填層の空隙率，𝜇は粘性係数であり，𝜌୥は雰

囲気の温度および圧力から状態方程式により，𝜀୥は粒子径と管径の比による予測式[8]に

より，𝜇は Chapman-Enskog 理論[9]により算出した． 

 式（6.3）に示す質量保存式では対流による輸送と酸化銅粒子表面での反応に起因する

化学種の輸送を生成/消滅項として考慮した．式中の𝑘௜は物質輸送係数，𝑀௜は分子量，𝑆୥

は酸化銅処理材の幾何学的な比表面積，𝐶୲は気相のモル密度，𝑋୥,௜と𝑋ୱ୳୰୤,௜はそれぞれ気

相と酸化銅処理材表面のモル分率である．𝑋୥,௜と𝑋ୱ୳୰୤,௜は後述の気相と酸化銅粒子多孔質

内での化学種保存式の繰り返し計算により求めた． 

 

（z 方向の運動量保存式）  

𝜕൫𝜌୥𝑢୸൯

𝜕𝑡
+

1

𝜀୥
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+
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𝜕𝑃

𝜕𝑧
+ ൭

𝜕

𝜕𝑧
൬𝜇

𝜕𝑢୸
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൰ +

1

𝑟

𝜕

𝜕𝑟
൬𝑟𝜇
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൰൱ − 𝐹୸ 

(6.1) 
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（r 方向の運動量保存式） 

𝜕൫𝜌୥𝑢୰൯

𝜕𝑡
+

1

𝜀୥

𝜕൫𝜌୥𝑢୸𝑢୰൯
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+

1
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𝜕𝑃
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+ ൭

𝜕

𝜕𝑧
൬𝜇

𝜕𝑢୰

𝜕𝑧
൰ +

1

𝑟

𝜕

𝜕𝑟
൬𝑟𝜇

𝜕𝑢୰

𝜕𝑟
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(6.2) 

（質量保存式）  

𝜕൫𝜀୥𝜌୥൯

𝜕𝑡
+

𝜕൫𝜌୥𝑢୸൯

𝜕𝑧
+

1

𝑟
ቆ𝑟

𝜕𝜌୥𝑢୰

𝜕𝑟
ቇ = ෍ 𝑘௜𝑀௜𝑆୥𝐶୲൫𝑋ୱ୳୰୤,௜ − 𝑋୥,௜൯

୒౏

௜ୀଵ

 (6.3) 

（体積力：圧力損失）  

𝐹୩ =
180𝜇𝑢୩

𝑑୮
ଶ

൫1 − 𝜀୥൯
ଶ

𝜀୥
ଷ  (6.4) 

 

式（6.5）に充填層での化学種保存式を示す．式中の𝐷ୣ୤୤ౝ,೔
は希釈充填層中の化学種 i の

有効拡散係数であり，Chapman-Enskog 理論より算出した[9]．気相から酸化銅処理材の表

面へのフラックス量は全てのコントロールボリューム内に粒子が均一に充填されてい

ると仮定して𝑘௜𝑆୥𝐶୲(𝑋ୱ୳୰୤,௜ − 𝑋୥,௜)項で与えた．ここで，物質輸送係数は𝑘௜ = (𝑆ℎ𝐷௜)/𝑑୮よ

り求め，𝐷௜は拡散係数，𝑑୮はペレット直径，𝑆ℎは Sherwood 数である．Sherwood 数は式

（6.6）に示す単一粒子周りの実験式として Reynolds 数（𝑅𝑒୮）および Schmidt 数（𝑆𝑐）

の関数として与えた[10]． 

酸化銅処理材は球形と近似し，内部のガス濃度の分布は式（6.7）に示す球座標一次元

の拡散方程式によりモデル化した．ここで，𝜀ୱは酸化銅処理材の空隙率，𝑋ୱ,௜は酸化銅処

理材内の化学種 i のモル分率，𝐷ୣ୤୤౩,೔
は酸化銅処理材内での化学種 i の有効拡散係数，𝜐௜,௝

は反応 j における化学種 i の化学量論係数，Nୖは化学反応の数（5 本）である．酸化銅

処理材表面でのモル分率（𝑋ୱ୳୰୤,௜）は式（6.7）との繰り返し計算により決定した．酸化

銅ペレット内の有効拡散係数(𝐷ୣ୤୤౩,೔
)は，実験により測定した空隙率，細孔径および空隙

率から予測した屈曲度[11]により Chapman-Enskog 理論[9]を用いて算出した．酸化銅処理

材での水素と水蒸気の吸着量（𝜃ୣ୯）は式（6.8）より，CuO と Cu2O の濃度（𝐶௜）は式

（6.9）より求めた．また，反応速度に関係する吸着容量（Ω(𝐶)）と被覆率（𝜃）はそれ

ぞれ式（6.10）および式（6.11）より求めた． 

 

（充填層の化学種保存式）  

𝜕൫𝜀୥𝐶୲𝑋୥,௜൯

𝜕𝑡
+

𝜕(𝑢୸𝐶୲𝑋୥,௜)

𝜕𝑧
+

𝜕൫𝑢୰𝐶୲𝑋୥,௜൯

𝜕𝑟
 

= 𝐷ୣ୤୤ౝ,೔
ቆ

𝜕ଶ(𝐶୲𝑋୥,௜)

𝜕𝑧ଶ
+

1

𝑟

𝜕

𝜕𝑟
ቆ𝑟

𝜕(𝐶୲𝑋୥,௜)

𝜕𝑟
ቇ ቇ + 𝑘௜𝑆୥𝐶୲൫𝑋ୱ୳୰୤,௜ − 𝑋୥,௜൯ 

(6.5) 
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𝑆ℎ = 2.0 + 0.6𝑅𝑒୮

ଵ
ଶൗ

𝑆𝑐
ଵ

ଷൗ  (6.6) 

（酸化銅多孔質の化学種保存式）  

𝜕(𝜀ୱ𝐶୲𝑋ୱ,௜)

𝜕𝑡
= 𝐷ୣ୤୤౩,೔

൬
1

𝑠ଶ

𝜕

𝜕𝑠
൬𝑠ଶ

𝜕(𝐶୲𝑋ୱ,௜)

𝜕𝑠
൰ ൰ − Ω(𝐶) ෍ 𝜐௜,௝𝑟௝

୒౎

௝ୀଵ

 (6.7) 

（被覆率や酸化銅組成に関する式）  

𝜕𝜃ୣ୯,௜

𝜕𝑡
= −Ω(𝐶) ෍ 𝜐௜,௝𝑟௝

୒౎

௝ୀଵ

 (6.8) 

𝜕𝐶௜

𝜕𝑡
= −Ω(𝐶) ෍ 𝜐௜,௝𝑟௝

୒౎

௝ୀଵ

 (6.9) 

Ω(𝐶) = 𝐶େ୳୓ + 𝐶େ୳మ୓ (6.10) 

𝜃 =
𝜃ୣ୯

Ω(𝐶)
 (6.11) 

 

 式（6.12）～（6.14）にエネルギー保存式を示す．充填層内での伝熱現象は Dixon ら

[12]により提唱されている気固二相モデルを適用した．式（6.12）に示す気相でのエネル

ギー保存式では，対流と拡散による熱輸送を考慮し，生成/消滅項として固相（酸化銅処

理材）表面での熱伝達を与えた．式中のℎ୥はガスのエンタルピ，𝜆ୟ୶୥は𝑧方向の有効熱伝

導率，𝜆୰ୢ୥は𝑟方向の有効熱伝導率，𝑇୥と𝑇ୱはそれぞれ気相と固相の温度である．気相で

の熱物性値は NIST[13]より取得した． 

 式（6.13），（6.14）はそれぞれ充填層中とそれ以外（配管等）での固相のエネルギー

保存式であり，拡散による熱輸送を考慮した．生成/消滅項として充填層中のエネルギー

保存式では固相表面での気相との熱伝達と反応熱を与えた．式中の𝜌ୱは固相の密度，ℎୱ

は固相の比エンタルピ，𝜆ୟ୶ୱは𝑧方向の有効熱伝導率，𝜆୰ୢୱは𝑟方向の有効熱伝導率，∆𝐻

は反応熱である．酸化銅処理材の熱物性値は熱線法および断熱型連続法による計測値を

用い，そのほかの物性 NIST[13]より取得した． 

 

（気相のエネルギー保存式）  

𝜕

𝜕𝑡
൫𝜌୥ℎ୥൯ +

𝜕

𝜕𝑧
൫𝜌୥𝑢୸ℎ୥൯ +

𝜕

𝜕𝑟
൫𝜌୥𝑢୰ℎ୥൯

=
𝜕

𝜕𝑧
ቆ𝜆ୟ୶୥

𝜕𝑇୥

𝜕𝑧
ቇ +

1

𝑟

𝜕

𝜕𝑟
ቆ𝜆୰ୢ୥𝑟

𝜕𝑇୥

𝜕𝑟
ቇ + 𝛼ୱ୥𝑆୥൫𝑇ୱ − 𝑇୥൯ 

(6.12) 
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（固相のエネルギー保存式） 

𝜕

𝜕𝑡
(𝜌ୱℎୱ) =

𝜕

𝜕𝑧
൬𝜆ୟ୶ୱ

𝜕𝑇ୱ

𝜕𝑧
൰ +

1

𝑟

𝜕

𝜕𝑟
൬𝜆୰ୢୱ𝑟

𝜕𝑇ୱ

𝜕𝑟
൰ − 𝛼ୱ୥𝑆୥൫𝑇ୱ − 𝑇୥൯ + Ω(𝐶)𝑟௝ ∆𝐻 (6.13) 

（エネルギー保存式（配管等））  

𝜕

𝜕𝑡
(𝜌ୱℎୱ) =

𝜕

𝜕𝑧
൬𝜆ୟ୶ୱ

𝜕𝑇ୱ

𝜕𝑧
൰ +

1

𝑟

𝜕

𝜕𝑟
൬𝜆୰ୢୱ𝑟

𝜕𝑇ୱ

𝜕𝑟
൰ + 𝑄̇ (6.14) 

 

 上記の数理モデルは主に Microsoft 製の統合開発環境である Visual studio を用いて，

C++と CUDA C で構築した．運動量保存式と運動量保存式は Patankar と Spalding[14,15]に

より提案されたスタッガード格子にて圧力の計算をする SIMPLE 法を用い，エネルギー

保存式と化学種保存式はコントロールボリューム法を用いた．また，各保存式は厳密解

に最も近い，べき乗法にて離散化した．一般に，コントロールボリュームの大きさと時

間の刻みが小さいほど保存式の収束解は厳密解に近い値となるものの，計算負荷も増加

するため，収束解に影響がない範囲で大きい値を設定する方が良い．反応器内での空塔

速度や反応速度，化学種の組成，温度等により適切な値は異なるものの，本章が対象と

するような機器では，時間刻みは～0.1 s，コントロールボリュームの大きさは～数 mm

程度とするケースが多い．また，化学反応を伴う場合や充填物が小さく比表面積の大き

い反応器の場合には繰り返し計算の過程で解が発散することが多く，その場合には不足

緩和を用いなければならない．緩和係数が小さいほど発散しにくくなり，計算の安定性

は増すものの，計算負荷が大きくなってしまうことから，時間刻みやコントロールボリ

ュームの大きさと同様に適切な値を設定する必要がある．緩和係数も適切な値があり，

被覆率などの範囲が決まっているものや，数値が 0 に漸近する（反応器出口付近でのガ

ス濃度等）ものを対象とする場合には値を小さく（～0.2）設定する方が良い．また，緩

和係数は収束性の悪い条件に合わせて設定すると，計算が極端に遅くなるため，局所・

瞬間的な変動の大きい反応器においては特定の条件や計算の試行回数に応じて緩和係

数を変化させる方法も有効である． 

 解析対象が大きく，反応速度式も多いような計算負荷の高い場合においては GPU

（Graphics Processing Unit，画像処理用演算プロセッサ）による並列計算が有効であり，

本論文の数理モデルのコードでは部分的に並列計算を組み込んだ．FORTRAN に代表さ

れるような科学技術計算で用いられるプログラミング言語では CPU（Central Processing 

Unit，中央処理装置）中の一つのスレッド上でプログラムの流れに沿って，逐次的に実

行される．一方，NVIDIA により提供されている CUDA 等のプログラミング言語では

GPU の複数のスレッド上で計算を並列に処理可能である．GPU 単一スレッドあたりの

計算速度は CPU よりも遅いものの，GPU では CPU よりも搭載されているスレッドの

数が多いためトータルの計算速度は速い．科学技術計算に GPU を用いる場合，GPU の

各スレッドでの処理は同期されていないため注意が必要である[16]．今回の数理モデルに
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当てはめると，各コントロールボリューム内での物性値の計算では，各コントロールボ

リューム内の物理量を参照するのみであり，隣のコントロールボリュームの値は関係な

いため問題は生じにくい．一方で，離散化方程式などを解く場合には，隣のコントロー

ルボリュームの計算が終了しているかを確認せず各スレッドで並列的に計算が実行さ

れるため，予期せぬ計算結果となる可能性があり，注意が必要である．以上の並列計算

の特性から，本論文でのコードでは一部の物性値を並列計算で求め，計算速度の向上を

図った． 

 

6.3.3 反応速度式の評価 

 実機ガス条件下では反応熱による温度変化が無視できないことから，希釈充填層中の

高さ 50 mm 地点での固相の温度と式（6.15）に示す見かけの反応速度（𝑟ୟ୮）により結果

を整理した．ここで，式（6.15）中の∆𝑋୥,ୌమ
は反応器の入口と出口の間の濃度差，𝑄はガ

ス流量，𝑉pେ୳୓は固相中の酸化銅ペレットの体積比，𝑉 ୧୪୪は希釈された充填層の体積で

ある． 

 図 6.4 に 200 °C 条件（試験 No.HP-1t～HP-4t）の試験と数理モデルより得られた希釈

充填層高さ 50 mm での断面中心温度と式（6.15）より求めた見かけの反応速度の変化を

示す．充填層内では温度変化が見られず，見かけの反応速度も 0 であるため，同温度で

水蒸気が含まれる場合には酸化反応が生じない．数理モデルにより求めた水蒸気被覆率

を図 6.5 に示す．同図より，水蒸気の被覆率は 89%以上であり，水素が吸着可能な酸化

銅の割合は 11%以下であるため反応が生じなかったと考えられる． 

 

𝑟ୟ୮ =
𝐶୲∆𝑋୥,ୌమ

𝑄

𝑉pେ୳୓𝑉 ୧୪୪
 (6.15) 
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図 6.4 200 °C 条件（試験 No.HP-1t～HP-4t）の試験と数理モデルより得られた希釈充

填層高さ 50 mm での断面中心温度と見かけの反応速度の変化 

 

図 6.5 200 °C 条件（試験 No.HP-1t～HP-4t）の数理モデルより得られた水蒸気被覆率

の変化 
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 図 6.6 に 233 °C 条件（試験 No.HP-5t～HP-8t）の試験と数理モデルより得られた希釈

充填層高さ 50 mm での断面中心温度と式（6.15）より求めた見かけの反応速度の変化を

示す．同図から，233 °C では水蒸気を含むガス雰囲気下においても酸化反応が生じるこ

とを確認した．反応速度のピークは水素濃度の最も高い試験 No.8（H2：50.8%）で最も

高くなるものの，その次に水素濃度の高い試験 No.7t（H2：39.5%）よりも試験 No.6t（H2：

28.2%）の方が反応速度のピークは高く，水素濃度の大小関係と逆転している．図 6.7 に

水蒸気の被覆率の時間変化を示す．試験 No.6t と 7t を比べると，試験 No.6t の方が被覆

率は低く，見かけの反応速度がピークとなる時間における被覆率はそれぞれ 65%と 75%

であった．水素と水蒸気濃度に対する反応速度の傾向から，233 °C では見かけの反応速

度に対する水蒸気吸着量の感度が高いため，水素と水蒸気の濃度のバランスにより反応

速度が決まる． 

 

 

図 6.6 233 °C 条件（試験 No.HP-5t～HP-8t）の試験と数理モデルより得られた希釈充

填層高さ 50 mm での断面中心温度と見かけの反応速度の変化 



第6章 原子力発電BOPの変動応答解析による事故時の 

想定に対する水素処理システムの運転方法 

166 
 

 

図 6.7 233 °C 条件（試験 No.HP-5t～HP-8t）の数理モデルより得られた水蒸気被覆率

の変化 

 

図 6.8a）と 6.8b）に 267 °C と 300 °C 条件（試験 No.HP-9t～HP-16t）の試験と数理モ

デルより得られた希釈充填層高さ 50 mm での断面中心温度と式（6.15）より求めた見か

けの反応速度の変化を示す．同図より水素濃度が高いほど反応速度のピークも高くなり，

267 °C 以上では温度の上昇に伴って水蒸気吸着反応の平衡吸着量が減少するため，水蒸

気吸着量の感度が低くなる傾向であった．温度変化の観点では，反応速度のピークの最

も高い試験 No.16 で約 63 °C の温度上昇が確認され，数理モデルより反応速度の変化は

約 3.4 倍であった． 

200～300 °C の試験と数理モデルを用いた計算の結果から，第 5 章で決定した反応速

度式中の係数により，反応速度のピークを比べると，反応速度の比較的小さな条件では

差異は大きいものの，反応速度のピークが 10 mol/(m3∙s)以上のものでは一部（HP-9：-

15%，HP-9：18%）を除き差異は 10%未満であり，相対的な差異は-6.2%であった．以上

より，反応熱による温度上昇が無視できない充填層においても反応の非定常的な挙動を

概ね模擬できたため，決定した反応速度式は実機条件においても妥当であると判断した． 
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図 6.8 a）266 °C 条件（試験 No.HP-9t～HP-12t）と b）300 °C 条件（試験 No.HP-13t

～HP-16t）での試験と数理モデルより得られた希釈充填層高さ 50 mm での断面中心

温度と見かけの反応速度の変化 
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6.4 スケールアップによる影響の評価 

6.4.1 ベンチスケール試験装置 

 実機の水素処理性能を評価するにあたり，数理モデルのスケールアップに起因する予

測精度の変化を共同研究先の東芝エネルギーシステムズ株式会社でのベンチスケール

試験の結果より検証した．ベンチスケース試験装置および計算モデルの境界条件を図

6.9 に示す．反応器は内径 57.3 mm のステンレス管（JIS 65A 管）に内径 2 mm の処理材

が充填されており，充填層高さは 600 mm である．充填層には 35 mm 間隔で径方向から

熱電対が計 33 本挿入されており，17 段すべての高さで断面中心温度を，偶数段では中

心から 10 mm および 20 mm 地点の温度が 120°間隔で挿入されている熱電対により測定

されている．反応管は管外壁に巻き付けたシーズヒータにより加熱され，ヒータの出力

は 400 W 一定であった．ヒータ外周および反応管上下のフランジは断熱材で覆われて

いる．反応器は反応管上部のフランジに接続されている支持板により固定されている．

反応管に供給されるガスはガス温度が 250 °C となるように，反応器上流のヒータによ

り制御され，ガス流量は各種流量計により制御された． 

 

6.4.2 数理モデルの境界条件 

ベンチスケール試験装置での現象は軸対象円筒 2 次元において，式（6.1）～（6.14）

に示す各保存式に図 6.9 に示す境界条件を与え，モデル化した．軸方向の計算範囲は反

応管上流と下流のフランジまでとし，第一種境界条件（250 °C）を与えた．フランジの

一部を除いて自然対流の熱伝達を境界では与え，支持板での放熱は 100 W/(m2･K)の熱

コンダクタンスを与えた．充填層以外の熱物性値は NIST およびカタログ（断熱材）の

値を用いた．反応器壁面の法線方向から挿入されている熱電対が良導体であり，熱リー

クの経路となっていると考えられるため，断熱材の熱物性値は熱電対の影響を考慮して

の重み付き平均によって算出した． 
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図 6.9 ベンチスケール試験の反応器概略図と計算モデルの境界条件 

 

6.4.3 妥当性の評価 

試験と数理モデルより得られた試験開始前の窒素流通下における充填層断面中心温

度の分布を図 6.10 に示す．構築した軸対象円筒 2 次元モデルにおいて，充填層断面中

心温度の分布を概ね模擬可能であり，数理モデルの妥当性を確認した． 
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図 6.10 窒素流通下での反応器断面中心温度の軸方向の分布 

 

表 6.2 に示す条件での東芝ベンチスケール試験と上記の計算モデルにより得られた充

填層断面中心温度の時間変化を図 6.11 に示す．試験と数理モデルを用いた計算の結果

に差異がみられ，窒素流通下とピーク温度の温度差で比べると相対的温度差の差異は

17.3%であるものの，差異の原因は熱電対測定位置のずれや反応器の複雑な 3 次元形状

（充填層半径方向から挿入された熱電対）の充填層軸方向と半径方向の 2 次元でのモデ

ル化によるものあると考えられる．そのため，構築した数理モデルは実機スケールにお

いても十分な予測精度である． 

 

表 6.2 ベンチスケール試験条件 

反応器入口水素濃度 % 18.1 

反応器入口水蒸気濃度 % 0.00 

反応器出口圧力 MPa 0.241 

反応器入口流速 mm/s 19.4 
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図 6.11 充填層断面中心の温度変化 

 

6.5 実用設計 

実機で想定されている反応器概略図を図 6.12 に示す．原子力発電所サプレッション

チェンバ内から吸引したガスは除湿器とヒータで水蒸気濃度と温度を調整した後に直

径 3.5 m の多管式反応器にて水素を処理する．多管式反応器内には酸化銅処理材が充填

された直径 355.6 mm（JIS 350A 管）の反応管が配置されており，充填層内の空塔速度

はブロアの制約から 20 mm/s 程度である．多管式反応器では径方向に温度分布が予想さ

れ，軸中心部の充填層反応器では周囲の反応器の温度も水素酸化反応の反応熱により上

昇するため，断熱条件に近似できるとした．円周方向の一番外側に設置される充填層反

応管では周囲との熱伝達境界を与えるのが適切であるとし，雰囲気温度は反応器入口ガ

ス温度とした． 
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図 6.12 シビアアクシデント時の水素処理システムの反応器概略図 

 

6.5.1 運転可能範囲の探索 

 水素を安全に処理するにあたり，多管式反応器内で温度が最も高くなると思われる断

面中心の充填層反応器での温度を予測した．上記の数理モデルを用いて，反応器内の温

度変化を検証するにあたり，水素濃度に対する反応器内の温度変化を式（6.16）～（6.18）

により試算した．充填層に流通した水素は酸化銅処理材により瞬間的に酸化されると仮

定し，反応速度（𝑟ୱ୳୫）は水素供給量より，式（6.16）を用いて算出した．式中の𝑄はガ

ス流量，𝐶௧はガスのモル密度，𝑋୥,ୌమ,୧୬は反応器入口での水素濃度である．また，反応帯

厚み（𝐿୰）は反応速度（𝑟ୱ୳୫）より式（6.17）を用いて算出した．式中の𝐶େ୳୓は酸化銅

密度，𝑆େ୳୓は充填層の流路断面積である．反応器内の温度は反応器入口ガス温度を

220 °C として式（6.18）のエネルギーバランス式を満たす反応器内の温度変化（∆𝑇）よ

り求めた．式中の𝜌は密度，𝐶𝑝は定圧比熱，𝑐は比熱である．計算より求めた水素濃度に

対する反応器内の温度を図 6.13 に示す．同図より，反応器入口水素濃度が 12%程度で

水素の自己着火温度である 500 °C 未満となることから，表 6.3 に示す条件での充填層

反応器での温度変化を数理モデルにより予測した． 

 

𝑟ୱ୳୫ = 𝑄𝐶୲𝑋୥,ୌమ,୧୬ (6.16) 

𝐿୰ =
𝑟ୱ୳୫

𝐶େ୳୓𝑆େ୳୓
 (6.17) 

∆𝐻𝑟ୱ୳୫ = 𝑄𝜌୥𝐶𝑝∆𝑇 + 𝜌େ୳୓𝑐େ୳୓𝑆େ୳୓𝐿୰∆𝑇 + 𝜌ୗ୙ୗ𝑐ୗ୙ୗ𝑆ୗ୙ୗ𝐿୰∆𝑇 (6.18) 
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図 6.13 反応器半径方向の分布を無視した反応器最高温度の予測 

 

表 6.3 水蒸気を含まないガス条件での計算条件 

反応器入口ガス温度 °C 220 

反応器内初期温度 °C 220 

圧力 kPa 241 

空塔速度 mm/s 20.0 

水素濃度 vol% 10.0，12.0，14.0 

水蒸気濃度 vol% 0.00 

酸化銅処理材径 mm 2.00 

 

図 6.14a）～c）に表 6.3 に示す条件で計算した多管式反応器断面中心の充填層反応器

における温度の分布を示す．同図より水素濃度に関係なく，反応初期では反応器入口で

反応帯が形成され，時間の経過と共に反応帯が反応器下流へと移動していく傾向となっ

た．また，温度のピークは反応器入口水素濃度が高いほど充填層断面中心温度が高くな

る傾向であり，反応器入口水素濃度が 12%以下で充填層内の最高温度が 500 °C 未満と

なった．図 6.13 に示す，反応器内の温度の概算結果と図 6.14a）～c）に示す反応器断面

中心温度を比べると，概算結果の方が温度のピークが高い傾向にあった．これは，概算

時では反応器に流通させた水素が瞬間的に反応すると仮定したためである．反応帯の長

さを比べると概算時には 0.01 mm 以下であるのに対して，数理モデルでは 10 mm 程度

であった． 
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図 6.14 反応器入口水素濃度が a）10，b）12，c）14%のときの充填層断面中心温度

の分布 
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シビアアクシデント時に想定される水素濃度は最大で 20%であり，水素濃度を 12%

で反応器に供給するためには不活性ガスで希釈する必要がある．そのため，雰囲気ガス

中に含まれる水蒸気による反応抑制効果が反応器内の温度に及ぼす影響を評価した．具

体的には，水蒸気を含まないガス雰囲気で反応器の温度が 500 °C 付近となった水素濃

度 12%以上の条件で検証した．計算条件を表 6.4 に示す． 

 

表 6.4 水蒸気を含むガス条件での計算条件 

反応器入口ガス温度 °C 220 

反応器内初期温度 °C 220 

圧力 kPa 241 

空塔速度 mm/s 20.0 

水素濃度 vol% 12.0，14.0，16.0 

水蒸気濃度 vol% 20.0 

酸化銅処理材径 mm 2.00 

 

 図 6.15a）～c）に表 6.4 に示す計算条件での反応器断面中心温度の時間変化を示す．

同図より，水蒸気を含むガス条件の方が，反応器内の最高温度が 10～20 °C 程度低くな

る傾向となった．最高温度の変化の原因は，水蒸気を含むガス条件と含まないガス条件

のエンタルピと断面中心温度の変化量の比はほぼ等しいことから，窒素と比べて水蒸気

を含むガスのエンタルピが大きいためである．また，局所的な反応速度を比べると水蒸

気を含むガス条件の方が 10%ほど小さいものの，実機においては水蒸気による反応抑制

効果よりも反応熱による正のフィードバックの効果が大きく，支配的である． 

 図 6.16a）と 6.16b）に水素 14%ガス条件における水蒸気を含む場合と含まない場合で

の反応器軸方向の水蒸気被覆率の分布を示す．図 6.16a）より，水蒸気を含まないガス

条件では酸化反応により生じた水蒸気は反応器下流に吸着し，反応帯が吸着箇所に近づ

くと処理材の温度上昇により脱離され，より下流の処理材へ吸着する傾向であった．図

6.16b）に示す水蒸気を含むガス条件でも同様に，酸化反応によって生成された水蒸気は

下流の処理材に吸着し，温度変化に伴って下流の処理材へ再吸着する傾向であった．一

方で．各時間における反応帯に着目すると，水蒸気を含むガス条件では温度の高い反応

帯においても 10%程度の水蒸気が吸着している．この吸着した水蒸気により，局所的な

反応速度が減少したと考えられる． 
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図 6.15 水蒸気 20%雰囲気における水素 a）12%b）14%c）16%条件での反応器断面中

心温度の変化 
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図 6.16 水素 14%雰囲気における水蒸気濃度 a）0，b）20%条件での水蒸気被覆率の

時間変化 
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直径 2 mm の酸化銅処理材では反応速度が速すぎるため，反応の制御が困難であった．

そこで，直径 6 mm の酸化銅処理材による処理について検討した．計算条件を表 6.5 に，

計算により求めた断面中心温度の変化を図 6.17a）～6.17c）にそれぞれ示す．図 6.14 と

6.17 を比べると，直径 6 mm の処理材においても反応器内の最高温度分布に変化は見ら

れず，実機で想定されるガス条件の範囲では反応熱に起因する正のフィードバックの影

響が支配的であり，反応の制御が困難であることが示された．また，同条件で，多管式

反応器外周付近の反応管について検討した結果，充填層での熱伝導が律速となり，充填

層断面中心温度の差は最大で 10 °C 程度であった． 

 

表 6.5 酸化銅処理材径の影響評価のための計算条件 

反応器入口ガス温度 °C 220 

反応器内初期温度 °C 220 

圧力 kPa 241 

空塔速度 mm/s 20.0 

水素濃度 vol% 12.0，14.0，16.0 

水蒸気濃度 vol% 20.0 

酸化銅処理材径 mm 6.00 
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図 6.17 酸化銅処理材径が 6 mm のときの水素 a）12，b）14，c）16%条件での反応器

断面中心温度の変化 
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6.5.2 水素処理システムの設計 

 上記の検討を踏まえ，多管式反応器に流通可能な水素濃度よりも原子力発電所シビア

アクシデント時に想定される水素濃度の方が高いため，安全に水素を処理するためには

不活性ガスを注入するか，反応器出口ガスを再循環させる必要がある．反応器入口水素

濃度を 12%以下に抑制すれば，反応器内の温度を水素の自己着火温度以下に保ちつつ水

素を処理できたため，反応器出口ガス再循環によってシビアアクシデント時に発生する

水素を安全に処理可能であるか検討した．図 6.18 に反応器出口ガス再循環を組み込ん

だ水素処理システムの概略図を示す．反応器出口からの再循環ガスは，反応器入口ガス

の水蒸気濃度が過剰とならいように，除湿器で水蒸気をトラップした後に反応器へ流入

させることとした． 

 本論文では沸騰水型の Mark-II 型原子力発電所を対象に，450 kg の水素が発生量した

場合の処理について検討する[2]．計算条件を表 6.6 に示す．格納容器内の温度および圧

力はシビアアクシデント時に想定されている温度と設計許容圧力より設定されたベン

ト圧とし[2, 3, 17]，水素処理開始後における格納容器内の水素以外のガス総量は一定とし

た．想定される濃度の範囲では，反応器内で反応帯が形成され，供給した水素が全量処

理されることから，反応器に供給した水素は全量処理されると仮定し，図 6.12 に示す

システムにおいて，反応器出口ガスを反応器入口へ再循環を想定した．再循環量は反応

器入口水素濃度が 12%となるように決定し，反応器入口水素濃度が 12%以下の場合に

は再循環させないことした． 

図 6.19 に格納容器内の水素濃度と反応器出口ガス中の再循環したガスの割合を示す．

図から，約 16 時間で格納容器内の水素濃度が 12%を下回るため，再循環が不要となっ

た．また，処理開始から約 44 時間後に空気雰囲気での水素の爆発限界を下回った．Mark-

II 型原子力発電所を対象とした検討では反応器出口ガスの再循環のみで水素の処理が

可能であり，たの原子力発電所は格納容器内の水素濃度により，追加的な不活性ガスの

注入が必要になる可能性はあるものの，同様の方法によって反応器の設計は可能である． 

 

表 6.6  Mark-II 型原子力発電所を対象としたシステム評価の計算条件 

格納容器 

体積 m3 9.80×103 

水素濃度 % 20.4 

温度 °C 200 

圧力 kPa 441 

水素発生量 kg 450 

充填層反応器 
空塔速度 mm/s 20.0 

入口ガス温度 °C 220 
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図 6.18 再循環を組み込んだ水素処理システム 

 

 
図 6.19 格納容器内の水素濃度と再循環割合の変化 
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6.6 まとめ 

 本章では，反応の前後での多孔質材の構造が変化する「物質供与型」の例であるシビ

アアクシデント時の水素処理システムにおいて，Mark-II 型原子力発電所を対象にシビ

アアクシデント時における水素処理性能を 5 章で構築した数理モデルを用いて評価し

た．実機では，水素と水蒸気のバランスにより，見かけの反応速度が決まる温度域にお

いても反応熱の正のフィードバックによる加速効果は大きく，水蒸気濃度の調整や処理

材径の変更では反応器内の反応の制御は困難であった．この傾向から，熱暴走と水素の

自己着火を回避しつつ水素を処理するためには，反応器入口水素濃度が 12%以下となる

ように制御する必要があった．Mark-II 型原子力発電所の事例では反応器出口ガスの再

循環により水素の処理が可能であった．以上の「物質供与型」の例である水素処理シス

テムの設計の過程から発電システム BOP の設計法に関して，次のことが明らかとなっ

た． 

① 水素処理システムでの水素処理量に応じて反応器入口供給ガス組成が変動する発

電 BOP の設計においても，負荷応答解析が必要であり，その方法を示した． 

② 多孔質材の構造変化と，多孔質材表面での反応モデルを適切に組み込んだ数理モデ

ルを用いると，雰囲気ガスの濃度や反応器のスケールが異なる条件においても現象

の模擬が可能である． 

③ 反応熱による正のフィードバックの影響は無視できないものの，「物質供与型」の

反応は不可逆的であり平衡状態にはならないため，「反応場提供型」と比べて雰囲

気ガス濃度による反応の制御は困難である． 

④ 「物質供与型」の反応においても「反応場提供型」と同様に被反応ガスの吸着反応

が反応の律速過程であり，多孔質材表面の吸着量を基に運転条件の探索が可能であ

る． 

 

6 章の主な記号 

𝑐େ୳୓ 酸化銅処理材の比熱[J/(kg∙K)] 

𝐶௜ 固相モル濃度[mol/m3] 

𝐶𝑝 ガスの比熱[J/(kg∙K)] 

𝑐ୗ୙ୗ 反応管（SUS）の比熱[J/(kg∙K)] 

𝐶୲ モル密度[mol/m3] 

𝐷ୣ୤୤ౝ,೔
 充填層中の化学種 i の有効拡散係数[m2/s] 

𝐷ୣ୤୤౩,೔
 多孔質中の化学種 i の有効拡散係数[m2/s] 

𝑑୮ 粒子径[m] 

𝐹୰ r 方向の圧力損失[Pa/m] 

𝐹୸ z 方向の圧力損失[Pa/m] 

ℎ୥ 気相の比エンタルピ[J/kg] 
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ℎୱ 固相の比エンタルピ[J/kg] 

𝑘௜ 粒子表面の物質輸送係数[m/s] 

𝐿୰ 反応帯長さ[m/s] 

𝑀௜ 化学種 i の分子量[kg/mol] 

Nୖ 反応数[-] 

Nୗ 化学種の種類[-] 

𝑃 圧力[Pa] 

𝑄̇ ヒータの入熱[W/m3] 

𝑄 ガス流量[m3/s] 

𝑟 充填層の径方向の座標[m] 

𝑟ୟ୮ 見かけの反応速度[mol/(m3∙s)] 

𝑅𝑒୮ Reynolds 数[-] 

𝑟௝ 反応 j の反応速度[1/s] 

𝑟ୱ୳୫ 瞬間的に反応が生じると仮定したときの反応速度[mol/s] 

𝑠 粒子半径方向の座標[m] 

𝑆𝑐 Schmidt 数[-] 

𝑆େ୳୓ 酸化銅処理材充填層の流路断面積 

𝑆୥ 粒子の比表面積[m2/m3] 

𝑆ℎ Sherwood 数[-] 

𝑆ୗ୙ୗ 反応管（SUS）の流路断面積[m2] 

𝑡 気相の温度[K] 

𝑇୥ 固相の温度[K] 

𝑇ୱ 軸方向の空塔速度[m/s] 

𝑢୰ 径方向の空塔速度[m/s] 

𝑢୸ 軸方向の空塔速度[m/s] 

𝑉 ୧୪୪ 希釈充填層体積[m3] 

𝑉pେ୳୓ 酸化銅割合[-] 

𝑋୥,ୌమ,୧୬ 反応器入口の水素モル分率[-] 

𝑋୥,௜ 気相モル分率[-] 

𝑋ୱ,௜ 多孔質中のモル分率[-] 

𝑋ୱ୳୰୤,௜ 粒子表面での化学種 i のモル分率[-] 

𝑧 充填層の軸方向の座標[m] 

𝛼ୱ୥ 粒子―流体間の熱伝達率[W/(m2∙K)] 

𝜀ୱ 充填層の空隙率[-] 

𝜀୥ 多孔質中の空隙率[-] 

𝜃 吸着量[mol/m3] 
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𝜃ୣ୯,௜ 被覆率[-] 

𝜆ୟ୶୥ 気相の有効熱伝導率（軸方向）[W/(m∙K)] 

𝜆୰ୢୱ 固相の有効熱伝導率（軸方向）[W/(m∙K)] 

𝜆ୟ୶ୱ 気相の有効熱伝導率（径方向）[W/(m∙K)] 

𝜆୰ୢ୥ 固相の有効熱伝導率（径方向）[W/(m∙K)] 

𝜇 粘性係数[Pa∙s] 

𝜌େ୳୓ 酸化銅処理材の密度[kg/m3] 

𝜌୥ 気相の密度[kg/m3] 

𝜌ୱ 固相の密度[kg/m3] 

𝜌ୗ୙ୗ 反応管（SUS）の密度[kg/m3] 

𝜐௜,௝ 反応 j，化学種 i の化学両論係数[-] 

Ω(𝐶) 吸着サイト密度[mol/m3] 

∆𝐻 反応熱[J/mol] 

∆𝑇 温度変化[K] 

∆𝑋୥,ୌమ
 反応器入口と出口での水素モル分率の変化量[-] 
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第 7 章 
発電システム BOP 用非定常反応器

の設計方法に関する考察 
 

7.1 はじめに 

 3 章から 6 章では非定常条件下で動作する発電システム BOP として，キーコンポー

ネント内の反応の前後で，キーマテリアルの多孔質材において構造変化のない「反応場

提供型」と反応の前後で多孔質材の構造が変化する「物質供与型」を取り上げた．前者

の例として NGCC 用脱硝触媒と脱硝応答の動的変化，後者の例でとして原子力発電所

シビアアクシデント時の水素処理システムの多孔質金属酸化物と水素発生時の処理の

経時変化について詳述してきた．いずれの対象に対しても，主要機器における化学反応

速度の実験と，輸送現象と素反応を考慮したモデルによる定式化に力点を置いた設計ツ

ールを開発し，それぞれの非定常な入力条件に対し実用的な処理が可能な機器設計と運

転方法の立案を示した．本章では，これらの設計手法と 2 章でまとめた定常状態の反応

器の設計手法を基に，非定常条件下で操作する発電システム BOP の設計要諦をまとめ

る．  

 

7.2 発電システム BOP の物質輸送速度と反応速度の関係 

発電システム BOP の設計においては多孔質材表面での反応を正確に予測する必要が

あり，反応器の温度や濃度の分布は反応器内での物質輸送速度と反応速度の関係に依存

し，これらの帰結として反応器の性能の指標となる反応器出口での濃度等が決定される．

4 章での「反応場提供型」と 6 章での「物質供与型」の設計事例から，多孔質材での見

かけの反応速度は多孔質内の反応速度と物質輸送速度のバランスにより求められた．ま

た，流路断面積が一定で，ガス主流方向と主流法線方向のアスペクト比の大きく，軸方

向に長い反応器においては，反応器内の軸方向の反応量の分布が出口ガス中の対象物質

濃度，すなわち反応器の性能の支配的な因子であった．そのため，発電システム BOP の

設計手法についての整理にあたり，多孔質中の物質輸送速度と反応速度の関係および反

応器内の軸方向の物質輸送速度と反応速度の関係をそれぞれ整理する必要がある． 

物質輸送速度と反応速度の関係は一般的に，式（7.1）に示す Damköhler 数（𝐷𝑎）に

より整理される．式中の𝜏୰および𝜏୲はそれぞれ反応と物質輸送の特性時間である．

Damköhler 数は考慮する物質輸送の方向（主流方向と主流法線方向）によって第

1Damköhler 数と第 2Damköhler 数に大別される．主流方向の物質輸送速度と反応速度の

関係を示す第 1Damköhler 数は反応器設計時に反応器のサイズの目安として用いられる
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ことが多く，定常状態で動作するガス流通型反応器の場合，10 以上では軸方向への物

質輸送に対して反応速度が大きく，反応器をガスが通過し終わる前に反応が完全に終わ

る[1]．第 2 Damköhler 数を多孔質材へ適用すると，多孔質材での見かけの反応速度を決

定づける律速過程が明らかにでき，第 2 Damköhler 数が 10-1～101程度のときに反応速度

と物質輸送速度の混合律速になる[2]． 

 

𝐷𝑎 =
𝜏୰

𝜏୲
 (7.1) 

 

 本研究で扱う発電システム BOP は動作環境が分単位で変化するため，固体表面の状

態に起因する軸方向の反応速度の分布も考えられる．そのため，軸方向各点での第 1 

Damköhler 数および第 2 Damköhler 数による物質輸送速度と反応速度の整理を試みた．

Otálvaro-Marín らにより提唱されている軸方向各点での第 1 Damköhler 数（𝐷𝑎୍ౢ౥
）を式

（7.2）に示す[1]．軸方向各点での第 1 Damköhler 数は反応器内の微少体積を考え，一般

的な第 1 Damköhler 数の式を基に微少体積中での反応速度（𝑅୪୭），濃度（𝐶୪୭），空塔速度

（𝑢୪୭）および反応器長さ（𝐿）により記述し，反応器全体の第 1 Damköhler 数と比較可

能である．第 1 Damköhler 数は軸方向での濃度，反応速度および空塔速度より算出する

ため，定常状態での軸方向各点の第 1 Damköhler 数の平均値は式（7.3）により記述可能

である．式中の𝐶୪̅୭と𝑅ത୪୭はそれぞれ反応器内の対数平均濃度と対数平均濃度より求めた

反応速度である．𝐶୪̅୭は式（7.4）より求められ，𝐶ଵは反応器出口ガス濃度である．式（7.1）

に示す一般的な第 1 Damköhler 数と式（7.3）の軸方向各点での第 1 Damköhler 数の平均

を比べると，反応速度とガス濃度に反応器入口濃度と対数平均濃度を用いる違いはある

ものの，反応速度式はガス濃度の関数であるため，本質的に同義の式であると解釈でき

る． 

 

𝐷𝑎୍ౢ౥
=

|𝑅୪୭| 𝐿 𝑢୪୭⁄

𝐶୪୭
  (7.2) 

𝐷𝑎തതതത
୍ౢ౥

=
𝑅ത୪୭ 𝐿 𝑢ത୪୭⁄

𝐶୪̅୭ 
 (7.3) 

𝐶୪̅୭ =
(𝐶଴ − 𝐶ଵ)

ln ൬
𝐶଴

𝐶ଵ൰
 (7.4) 

 

 多孔質材での物質輸送速度と反応速度の関係を示す，第 2 Damköhler 数を式（7.5）に

示す．式中の𝐶ୱ୳୰୤೔
および 𝑑はそれぞれ軸方向各点での多孔質材表面の化学種のモル濃

度および拡散距離であり，反応速度（𝑅୮୭）は多孔質材深さ方向の平均値を与え，有効
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拡散係数（𝐷ୣ୤୤೔
）は𝐶ୱ୳୰୤೔

雰囲気での多孔質材中の有効拡散係数を与えた． 

 

𝐷𝑎୍୍ =
𝑅୮୭

𝐷ୣ୤୤೔
𝐶ୱ୳୰୤೔

/𝑑ଶ
 (7.5) 

 

7.2.1 天然ガス焚きコンバインドサイクル用脱硝触媒 

反応の前後で構造変化のない「反応場提供型」の例である，NGCC 用脱硝触媒での物

質輸送速度と反応速度の関係を軸方向各点での Damköhler 数により整理する．軸方向各

点での Damköhler 数は NGCC 用脱硝触媒での分単位でガスの組成や温度等が変動する

運転条件での反応特性を抽出可能な出力負荷を単調増加および単調減少させた条件

（4.5.4 節）での結果から算出した．図 7.1a）と 7.1b）に「現行」の負荷変動速度（8.8 %/min）

で出力負荷が 100%→45.2%で単調減少の場合と 45.2%→100%で単調増加の場合の軸方

向各点の第 1 Damköhler 数の経時変化を示す．両図より反応器入口部での NO を除き，

概ね第 1 Damköhler 数は 5 以下であり，分単位での出力負荷の変動に伴う非定常的な動

作環境下において，局所的なピークは確認されなかった．一方，反応器入口部では出力

負荷が低いときに NO の第 1 Damköhler 数が大きい傾向にあった．これは，出力負荷の

低下に伴って，反応器入口での NO 濃度が減少するためである．同様に，出力負荷が高

いときには NO2濃度が低下するため，NO2の第 1 Damköhler 数が大きくなることが予想

されるものの，NO2 脱硝反応は NO 脱硝反応よりも遅いため，NO のようなピークが現

れなかったと考えられる． 

図 7.2a）と 7.2b）に「現行」の負荷変動速度（8.8 %/min）で出力負荷が 100%→45.2%

で単調減少の場合と 45.2%→100%で単調増加の場合の軸方向各点の第 1 Damköhler 数

の平均の経時変化を示す．第 1 Damköhler 数の平均は 5 以下であった．第 1 Damköhler

数では，NO の反応器入口部分で 5 よりも大きくなっていたものの，反応器軸方向の平

均ではその影響が緩和されている．非定常的な反応を取り扱う場合，反応器全体での一

般的な第 1 Damköhler 数のみでは反応器内の局所的な変化を見つけ出すことが困難とな

る可能性がある． 
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図 7.1 「現行」の負荷変動速度（8.8 %/min）で出力負荷の a）低下時（100%→45.2%）

と b）増加時（45.2%→100%）における軸方向各点の第 1 Damköhler 数の経時変化 
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図 7.2 「現行」の負荷変動速度（8.8 %/min）で出力負荷の a）低下時（100%→45.2%）

と b）増加時（45.2%→100%）における軸方向各点の第 1 Damköhler 数の平均の経時

変化 

 

図 7.3a）と 7.3b）に「現行」の負荷変動速度（8.8 %/min）で出力負荷が 100%→45.2%

で単調減少の場合と 45.2%→100%で単調増加の場合の軸方向各点の第 2 Damköhler 数

の経時変化を示す．同図より，NH3と NO の第 2 Damköhler 数に局所的な低下がみられ，

これは雰囲気の変化に伴って，反応速度の正負が入れ替わることに起因した変化である．

NH3と NO の局所的な低下を除くと第 2 Damköhler 数は 10-2～101の範囲にあり，多孔質

材での見かけの反応速度は表面での反応速度と物質輸送速度の混合律速または反応律

速であったと考えられる．この傾向から，4 章で求めた深さ方向の NH3吸着量分布が均

一であった理由は多孔質材内では反応速度律速，すなわち反応速度<<物質輸送速度に

起因した傾向であると言える． 
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図 7.3 「現行」の負荷変動速度（8.8 %/min）で出力負荷の a）低下時（100%→

45.2%）と b）増加時（45.2%→100%）における軸方向各点の第 2 Damköhler 数の経

時変化 
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図 7.4a）と 7.4b）に「将来」の負荷変動速度（17.5 %/min）で出力負荷が 100%→30.0%

で単調減少の場合と 30.0%→100%で単調増加の場合の軸方向各点の第 1 Damköhler 数

の軸方向分布の経時変化を示す．図 7.1 と 7.4 を比べると，「将来」の第 1 Damköhler 数

の方が変動幅は大きい．これは出力負荷の変動速度の上昇に起因して，各化学種の濃度

変化が大きくなったためである．化学種ごとの変化量の違いに着目すると，反応速度の

大きい NO の第 1 Damköhler 数の変動が最も大きく，その次にすべての脱硝反応に関係

する NH3の第 1 Damköhler 数の変動が大きかった． 

図 7.5a）と 7.5b）に「将来」の負荷変動速度（17.5 %/min）で出力負荷が 100%→30.0%

で単調減少の場合と 30.0%→100%で単調増加の場合の軸方向各点の第 1 Damköhler 数

の平均の経時変化を示す．図 7.5a）より，第 1 Damköhler 数の変動幅は NO>NH3>NO2で

あったものの，軸方向での平均では NH3>NO≒NO2 となっている．これは NO の方が

NH3よりも第 1 Damköhler 数の分布に偏りがあることに起因するものである．また，「現

行」での結果と同様に，軸方向各点の第 1 Damköhler 数とその平均では，特徴が異なる

ため，第 1 Damköhler 数は非定常的に動作する発電システム BOP に対して重要な指標

となり得ると考えられる． 
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図 7.4 「将来」の負荷変動速度（17.5 %/min）で出力負荷の a）低下時（100%→30.0%）

と b）増加時（30.0%→100%）における軸方向各点の第 1 Damköhler 数の経時変化 
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図 7.5 「将来」の負荷変動速度（17.5 %/min）で出力負荷の a）低下時（100%→30.0%）

と b）増加時（30.0%→100%）における軸方向各点の第 1 Damköhler 数の平均の経時

変化 

 

図 7.6a）と 7.6b）に「将来」の負荷変動速度（17.5 %/min）で出力負荷が 100%→30.0%

で単調減少の場合と 30.0%→100%で単調増加の場合の軸方向各点の第 2 Damköhler 数

の軸方向分布の経時変化を示す．同図より，図 7.3 と 7.6 を比べると，「現行」と「将来」

の負荷変動速度では第 2 Damköhler 数の範囲はおおよそで一致し，見かけの反応速度を

決定づける反応速度と物質輸送速度のバランスに変化はない．第 1 Damköhler 数の結果

を加味すると，分単位で動作雰囲気が変動し，ガス主流方向と主流法線方向のアスペク

ト比の大きく，軸方向に長い反応器においては反応器内の軸方向の反応速度と物質輸送

速度の関係が反応器の性能の支配的な因子である． 
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図 7.6 「将来」の負荷変動速度（17.5 %/min）で出力負荷の a）低下時（100%→

30.0%）と b）増加時（30.0%→100%）における軸方向各点の第 2 Damköhler 数の経

時変化 
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 発電システム BOP 特有の分単位で動作雰囲気が変動する条件での軸方向各点の

Damköhler 数の特徴を探索するために，4 章に示す「将来」での仮想的な運転モードに

対して，負荷変動速度を 10 倍の 175 %/min と仮定した場合の脱硝触媒の性能を評価し

た．還元剤である NH3の噴射量は 4 章での検討と同じく，図 7.7 に示す数値計算により

求めた各出力負荷の定常状態において，反応器出口 NOX 濃度が 4 ppm となる量とし，

出力負荷の変動に合わせて設定した．仮想的な運転モードとその時の反応器出口ガス組

成の経時変化を図 7.8 に示す．負荷変動速度が 175 %/min の仮想的な運転モードは「将

来」の運転と同じ変動パターンの繰り返しとし，負荷変動速度のみを変更した．同図よ

り，初期（～15 分）ではアンモニアスリップ量が多く，NOX 排出量が少ない傾向にあ

り，15 分以降は NH3と NOX共に～15 ppm 程度の変動はあるものの，発電システム BOP

特有の分単位での変動とは異なり，反応器出口濃度のトレンドに変化は見られなかった．

初期でのアンモニアスリップ量の増加と NOX排出量の減少は負荷変動が始まる前（～0

分）が NH3 吸着量の多い最低負荷の状態であったため，触媒表面への過剰な NH3 が吸

着に起因する挙動である．反応器出口濃度のトレンドに変化のなくなった(一定)，負荷

変動開始から 20 分以降での反応器出口 NOX 濃度の平均は 4.35 ppm であった．同条件

では負荷変動速度が NH3 吸着反応の過渡的な応答速度よりも極端に速いため，NH3 噴

射タイミングの調整のみによるNOX排出量削減は困難であり，NOX排出量削減にはNH3

の量を増やす必要がある． 

 

 
図 7.7 NGCC 出力負荷に対する触媒出口 NOX濃度が 4 ppm となる NH3/NOX 
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図 7.8 より高速な負荷変動条件とその時の触媒出口ガス組成 

 

 反応器入口での NH3 注入タイミングの変更のみで NOX 排出量の削減が困難であった

負荷変動速度＝175 %/min の仮想的な運転モードで，軸方向各点の第 1 Damköhler 数を

算出した．軸方向各点の第 1 Damköhler 数の時間変化を図 7.9 に示す．同図を図 7.1 と

7.4 に示す「現行」と「将来」での軸方向各点の第 1 Damköhler 数と比較すると，第 1 

Damköhler 数は大きくなる傾向にあり，特に反応器入口付近での NH3と反応器出口付近

での NO2では第 1 Damköhler 数が増大し，10 程度となった． 

以上の各出力負荷における軸方向各点の第 1 Damköhler 数と NOX 排出量削減方法の

関係から，「反応場提供型」の例である NGCC 用脱硝触媒では第 1 Damköhler 数が大き

いほどNH3注入時間の変更のみでのNOX排出量削減が難しくなる傾向であった．また，

軸方向各点の第 1 Damköhler 数が 10 程度となると NH3噴射タイミングのみによる NOX

排出量削減は困難であり， NH3 スリップを許容できる範囲で一時的に噴射量を増やす

必要がある． 
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図 7.9 より高速な負荷負荷変動条件における軸方向各点の第 1 Damköhler 数の経時

変化 

 

 図 7.10 に負荷変動速度＝175 %/min の仮想的な運転モードでの軸方向各点の第 2 

Damköhler 数の経時変化を示す．図 7.3 および 7.6 に示す「現行」と「将来」での軸方向

各点の第 2 Damköhler 数と比べると NO と NO2の第 2 Damköhler 数の値の範囲はおおよ

そで一致するものの，NH3の変動が大きく，軸方向各点の第 2 Damköhler 数が 10-1以下

となる範囲が増加する傾向となった．これは，動作雰囲気の変化速度よりも軸方向の

NH3吸着量分布の変動速度が遅いことに起因する傾向と考えられ，動作雰囲気の変動速

度が分単位よりも高速の場合には吸着反応の過渡応答性が要因となって反応器の性能

が低下する．また，動作雰囲気が分単位で変動する発電システム BOP の「反応場提供

型」の場合には反応前後で構造変化がなく，多孔質材深さ方向への反応帯の変動もない

ため，非定常的な動作雰囲気においても多孔質材中の反応速度と物質輸送速度のバラン

スが変化しないことが明らかとなった． 

 

 



第7章 発電システムBOP用非定常反応器の設計方法に関する考察 

200 
 

 

図 7.10 より高速な負荷負荷変動条件における軸方向各点の第 2 Damköhler 数の経時

変化 

 

7.2.2 シビアアクシデント時の水素処理システム 

 「物質供与型」の例である，シビアアクシデント時の水素処理システムでの物質輸送

速度と反応速度の関係を軸方向各点の Damköhler 数により整理する．実機条件では反応

帯が局所的に形成されており，物質輸送速度よりも反応速度の方が明らかに大きいため，

6 章での実機ガス条件について検討する．図 7.11a）～7.11c）に二重管反応器の実機ガ

ス雰囲気における 233，267，300 °C 条件（試験 No. HP-5t～HP-16t）での軸方向各点の

第 1 Damköhler 数の経時変化を示す．同図より，Arrhenius 則に従う反応速度の大きい高

温条件ほど，軸方向各点の第 1 Damköhler 数は大きくなる傾向にあり，266 °C 以上では

時間の経過とともにピークが下流へと移動していき，反応帯が形成されている．ここで，

温度に対する充填層反応器での反応挙動について整理すると，6 章より 233 °C では反

応場の水素と水蒸気濃度のバランスにより反応速度が決まるため，水蒸気濃度による反

応の制御は可能である．一方，266 °C 以上では水蒸気による反応抑制効果が小さくなる

傾向にあり，水素濃度に応じて反応速度が決まるため，反応の制御が困難である．以上

の充填層反応器での反応挙動と第 1 Damköhler 数の関係から，「反応場提供型」での事

例と同様に，第 1 Damköhler 数が小さいほど供給ガスの濃度調整による反応の制御が容

易であり，10 付近を閾値として反応の制御が困難となる傾向となった． 
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図 7.11 二重管反応器実機ガス試験での a）233，b）267，c）300 °C 条件での軸方向

各点の第 1 Damköhler 数の経時変化 

 

図 7.12a）～7.12c）に二重管反応器実機ガス試験での 233，267，300 °C 条件での軸方

向各点の第 1 Damköhler 数の平均の経時変化を示す．NGCC 用脱硝触媒での結果と同様

に，反応器内での局所的な分布が緩和されるため，特に 300 °C 条件で第 1 Damköhler 数

のピークと平均の差異が大きい結果となった． 
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図 7.12 二重管反応器実機ガス試験での a）233，b）267，c）300 °C 条件での軸方向

各点の第 1 Damköhler 数の平均の経時変化 
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図 7.13a）～7.13c）に二重管反応器の実機ガス雰囲気における 233，267，300 °C 条件

（試験 No. HP-5t～HP-16t）での軸方向各点の第 2 Damköhler 数の経時変化を示す．第 2 

Damköhler 数の範囲から，同図より，試験範囲では反応と物質輸送の混合律速または反

応律速であったと考えられる．反応速度が反応進行度とともに大きくなる誘導期間を除

くと，反応進行度とともに第 2 Damköhler 数は小さくなる傾向となった．これは既反応

層の拡大に伴う物質輸送距離の増加に起因した物質輸送抵抗の増加量に対して未反応

層の縮小に起因した反応速度の低下量が大きいためである．軸方向各点での第 2 

Damköhler 数の経時変化の傾向から，「物質供与型」では場の雰囲気によって反応の律速

過程が変化する可能性があると考えられる． 
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図 7.13 二重管反応器実機ガス試験での a）233，b）267，c）300 °C 条件での軸方

向各点の第 2 Damköhler 数の経時変化 
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図 7.14a）～7.14c）に 350A 管反応器における反応器水素濃度 10%条件での酸化銅処

理材径が 2，4，6 mm のときの軸方向各点での第 1 Damköhler 数の経時変化を示す．ど

の粒子径においても反応帯での第 1 Damköhler 数は 100 を超えており，上述の閾値（10）

よりも大きい．第 6 章では粒子径を変更しても反応器内の温度分布に変動がなく，反応

の制御が困難であった理由は，酸化銅処理材径を 2 mmから 6 mmに変更したとしても，

反応帯は充填層軸方向長さに対して局所的であり，軸方向の物質輸送速度と反応速度の

バランスに変化を及ぼすほど反応速度の低下がなかったためである．以上の粒子径と反

応速度の関係から，第 1 Damköhler 数を閾値よりも十分大きい範囲で変化させた場合に

は反応器の反応特性に変化はなく，反応器内の現象を制御するためには第 1 Damköhler

数が閾値である 10 程度となるまで反応を緩慢にするか，物質輸送速度を大きくする必

要がある． 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



第7章 発電システムBOP用非定常反応器の設計方法に関する考察 

208 
 

 

 

 

図 7.14 350A 管での反応器水素濃度 10%条件の酸化銅処理材径が a）2，b）4，c）6 

mm のときの軸方向各点の第 1 Damköhler 数の経時変化 
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図 7.15a）～7.15c）に 350A 管反応器における反応器水素濃度 10%条件での酸化銅処

理材径が 2，4，6 mm のときの軸方向各点での第 2 Damköhler 数の経時変化を示す．同

図より酸化銅処理材径が大きいほど，第 2 Damköhler 数が大きくなる傾向にあり，これ

は物質輸送距離が大きくなることに起因する変化である．また，実機では酸化銅処理材

径に関わらず，反応熱による温度上昇に伴って反応器内の温度が高温となる 2.0×104 秒

後以降では反応速度が加速されるため，軸方向各点の第 2 Damköhler 数のピークが 10

を超えて拡散律速となった．図 7.15b）および 7.51c）の軸方向各点の第 2 Damköhler 数

の各ピークの右側の傾き（𝜕𝐷𝑎୍୍ 𝜕𝑧⁄ ）の比較的小さな部分は誘導期間である．誘導期間

では反応速度が比較的遅いうえに還元率が低く，物質輸送距離も短いため拡散律速とは

なり得ない．以上の還元率と第 2 Damköhler 数の関係から，実機においても反応進行度

とともに，多孔質材中の反応速度と物質輸送速度のバランスは変化する．  
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図 7.15 350A 管での反応器水素濃度 10%条件の酸化銅処理材径が a）2，b）4，c）

6 mm のときの軸方向各点の第 2 Damköhler 数の経時変化 
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7.2.3 Damköhler 数と反応制御 

 「反応場提供型」の事例である NGCC 用脱硝触媒と「物質供与型」の事例であるシビ

アアクシデント時の水素処理システムにおける軸方向各点での第 1 Damköhler 数と反応

器入口ガス組成の調整による反応制御の容易さについて整理する．一般に，Damköhler

数は反応器を設計する上で基本的な指針となり，転換率等の反応器の性能の指標との関

係により整理されることが多く，[3-7]反応器の動作雰囲気が非定常的に変化する反応器

での反応制御と Damköhler の関係を整理した例は少ない．軸方向各点の第 1 Damköhler

数と反応器入口ガス組成の調整による反応制御の容易さを図 7.16 にまとめた．「反応場

提供型」と「物質供与型」共に，軸方向各点の第 1 Damköhler 数が十分小さい場合には

（𝐷𝑎୍ౢ౥
< 5）反応器入口ガス濃度の調整による反応の制御が容易であった．一方，軸方

向各点の第 1 Damköhler 数が 10 を超えると，反応器入口ガス濃度の調整のみでは反応

の制御が困難となり，反応器単独で制御する必要がある場合には設計を見直す必要があ

る．反応器自体の設計を変更しない場合には「反応場供給型」の例である NGCC 用脱硝

触媒の例にあるように，アンモニアスリップ量の増加を許容して，注入する NH3の量を

増大させるか，「物質供与型」の例であるシビアアクシデント時の水素処理システムの

ように，安全に運用可能な範囲での運用に留める必要がある．軸方向各点の第 1 

Damköhler 数が上記の中間（5 ≤ 𝐷𝑎୍ౢ౥
≤ 10）では制御方法に工夫が必要であるものの，

反応器入口のガス組成の調整により，反応器内の現象の制御が可能である．上記の軸方

向各点の第 1 Damköhler 数と反応器入口ガス組成の調整による反応制御の容易さの関係

から，反応の制御が可能となる条件として，反応器内で局所的な反応帯が形成されてい

ないことが挙げられ，供給される化学種の変化速度に対して反応速度が過大ではないこ

とが条件となる．そのため，分単位で反応器の動作雰囲気が変動する発電システム BOP

では，変動速度と反応の律速過程である多孔質表面への吸着反応の反応速度が同程度の

場合には，反応の制御が可能となる．以上の理由より，発電システム BOP の設計にお

いて，軸方向各点の第 1 Damköhler 数は運転方法の決定の指針なり，閾値（𝐷𝑎୍ౢ౥
= 10）

を基準として反応器の運転方法を検討可能である． 

 

 



第7章 発電システムBOP用非定常反応器の設計方法に関する考察 

212 
 

 

図 7.16 軸方向各点の第 1 Damköhler 数と反応の容易さの階層 

 

7.3 非定常条件で動作する BOP の設計手法の要諦 

7.3.1 天然ガス焚きコンバインドサイクル用脱硝触媒 

 3 章～4 章で述べてきた通り，発電システム BOP において，反応の前後で構造変化の

ない「反応場提供型」の例である NGCC 用脱硝触媒の設計のフローを図 7.17 にまとめ

る．NGCC 用脱硝触媒は既に多くの NGCC で実装されており，技術的にも十分確立さ

れているため，本研究の実用設計にあたっては，ステップ②の反応器のモデル化から設

計を始めた．各ステップでの要諦を下記にまとめる． 

ステップ② 反応器のモデル化： 

ハニカム形状脱硝触媒の幾何学形状を単純化して扱うべく，熱・物質輸送の支配的要

因を 3 次元での計算モデルにより明らかにした．ハニカム形状触媒での熱・物質輸送は

チャネル内でのガス主流方向への物資輸送と多孔質材のガス主流法線方向への物質輸

送が支配的であり，全てのチャネルでは同一の現象が生じると仮定して，1 本のチャネ

ルについてガス主流方向と法線方向に 2 次元にてモデル化した． 

ステップ③ Γの取得 

 数理モデルの構築にあたり，多孔質材での熱伝導率と拡散係数を取得する必要があっ

た．熱伝導率は文献より値を取得し，拡散係数は水銀圧入法によって測定した多孔質材

の構造より求めた．また，「反応場提供型」では反応前後で構造が変化しないため，バ
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ージンのサンプルを用いて取得した． 

ステップ④ 反応器内の反応のモデル化： 

「反応場提供型」反応前後で構造が変化しないため，多孔質材での物質輸送は不変と

して扱える．ガス流通型反応器の反応器出口ガス濃度の推移より，反応速度の定量的な

測定が可能である．パラメータとなる 1 種類の化学種に対し，基本的には単一の反応が

生じるように反応器への供給ガス種を設定すればよい．一方，複数の反応が連動して生

じる場合には，複数条件の結果を連立させて解を求める必要があり，反応メカニズムに

即した試験条件の設定が必要となる．また，多孔質材表面への還元種の吸着と多孔質材

表面の化学的状態の一方または双方が全ての反応に関係しており，反応のモデル化には

これらを精緻に定量する必要があった． 

ステップ⑤ 応答予測モデルの構築： 

決定した反応速度式を組み込んだ応答予測モデルの妥当性を実機模擬ガス条件で検

証し，実用設計を実施するのに十分な精度を有することを確認した． 

ステップ⑥ 非定常状態での挙動解析： 

各出力負荷での定常状態において，必要要件（NOX排出基準）を満たす運転条件（NH3

噴射量）を応答予測モデルにより探索し，その運転条件を発電システム BOP 特有の分

単位で反応器へ供給されるガスの組成や温度が変動する仮想的な運転モードに適用し

たところ負荷変動条件下では反応器の性能が低下する結果が得られた．仮想的な運転モ

ードの特徴を抽出可能とし，出力負荷を単調増加・減少させた条件での負荷変動解析の

結果から，反応器の性能低下の原因はアスペクト比の大きな反応器における軸方向での

吸着反応の過渡応答性であった．そのため，比表面積の拡大による反応器の性能向上は

困難であり，性能低下抑制のためには吸着の過渡的な応答の緩和が必要であることが明

らかとなった． 

ステップ⑦ 幾何学形状・運転方法の決定： 

定格条件において，NOX 排出量を削減する場合には触媒の長さやピッチ等を変更し，

比表面積を増大させる方法が一般的である．しかしながら，非定常条件下での性能低下

の原因は軸方向のアンモニア吸着量分布に端を発する反応の過渡応答性依存であって，

幾何学形状の変更は有効ではない．NH3吸着反応の過渡的な応答を緩和する方法として，

NH3 噴射量を出力負荷が変動する前に変更する先制的な NH3 噴射制御について検討し

た．仮想的な運転モードの特徴を抽出可能な負荷負荷を単調増加・減少させた条件での

検証の結果から，先制的な NH3 噴射制御により NH3 吸着量の軸方向の分布がより短時

間で出力負荷変動後の定常状態に近づき，NOX 排出量抑制に効果があることを確認し

た．同制御方法を仮想的な運転モードに適用したところ， NOX 排出量が基準値以下と

なり，発電システム BOP 特有の変動条件下において，反応器の性能低下を抑制可能で

あった． 
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図 7.17 NGCC 用脱硝触媒設計の流れ 
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7.3.2 シビアアクシデント時の水素処理システム 

 5 章～6 章で述べてきた通り，発電システム BOP において，反応の前後で多孔質材の

構造が変化する「物質供与型」の例である，シビアアクシデント時の水素処理システム

の設計のフローを図 7.18 にまとめる．シビアアクシデント時の水素処理システムの①

概念設計・システム設計については既往研究を参考にしたため，本件論文では②反応の

モデル化より実施した．各ステップでの要諦を下記にまとめる． 

ステップ② 反応器のモデル化： 

 「物質供与型」では反応の前後で多孔質材の構造が変化するため，多孔質材内での物

質輸送速度も反応進行度とともに変化する．多孔質材での見かけの反応速度は表面での

反応速度と物質輸送速度のバランスにより決まるため，多孔質材内での物質輸送速度の

変化をモデルに組み込む必要がある．充填層内の複雑な 3 次元の幾何学的形状を数理モ

デルに組み込むことは困難であるため，充填層の軸対象の円筒座標系において，各コン

トロールボリューム内に酸化銅処理材が均一に充填されていると仮定し，サブグリッド

スケールとして多孔質材内の物質輸送を考慮する数理モデルを構築した． 

ステップ③ Γの取得 

 数理モデルを構築するにあたり，粘性係数，熱伝導率および拡散係数を取得する必要

があり，熱伝導率および拡散係数は実験により取得した．「物質供与型」では反応前後

で多孔質材の構造と組成が変化するため，熱伝導率および拡散係数は反応前後で 2 種類

のサンプルを用意し，測定した． 

ステップ④ 反応器内の反応のモデル化： 

「物質供与型」の見かけの反応速度は多孔質材での物質輸送速度と表面での反応速度

のバランスにより決まり，双方の速度は反応進行度とともに非定常的に変化するため，

それぞれの速度を実験により取得する必要がある．本論文では気相の化学種の変化と多

孔質材の化学組成および構造の変化を測定可能な 2 種類の反応器により反応速度を測

定した．試験条件は，「反応場提供型」と同様にパラメータとなる化学種に対して，単

一の反応が生じるように設定する必要があり，反応が逐次的に生じる場合には連立して

解を求める必要がある．また，多孔質材の構造変化は反応の起点となる気相の化学種の

吸着反応に関係しており，精緻に定量する必要があった． 

ステップ⑤ 応答予測モデルの構築： 

決定した反応速度式を組み込んだ応答予測モデルの妥当性を実機模擬ガスで試験の

結果と比較し，実用設計を実施するのに十分な精度であるかを確認した．また，実機が

試験装置に対して大きいため，スケールアップによる数値計算と試験の差異をベンチス

ケール試験装置との比較により確認し，実機スケールにおいても十分な精度であること

を検証した． 

ステップ⑥ 非定常条件での挙動解析： 

充填層反応器内では，水素酸化反応の反応熱（∆𝐻 = −93 kJ/mol）によって反応が加
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速される現象が非定常的に進行するため，熱暴走と水素の自己着火を避けて運用する必

要がある．そのため，応答予測モデルを用いて，熱暴走と水素の自己着火を避けながら

水素の処理が可能な範囲を探索した．探索の結果から，反応器が最も高温となり得る多

管式反応器軸中心付近の反応管では反応器入口水素濃度を 12%以下にする必要があり，

反応器に流通可能な水素濃度がシビアアクシデント時に格納容器で想定される水素濃

度よりも低いため，想定されているシステムのみでの水素処理は困難であった． 

ステップ⑦ 幾何学形状・運転方法の決定： 

シビアアクシデント時に想定される水素濃度よりも反応器に供給可能な水素濃度が

低いため，システムの変更（反応器入口ガスの希釈）による安定的な水素処理方法につ

いて検討した．Mark-II 型の原子力発電所を対象とした検討の結果，反応器出口ガスの

窒素と水蒸気の混合ガスを反応器入口へ再循環させることで安定的に水素処理が可能

であった． 



第7章 発電システムBOP用非定常反応器の設計方法に関する考察 

217 
 

 
図 7.18 シビアアクシデント時の水素処理システム設計の流れ 
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7.3.3 非定常条件下で動作する反応器の設計方法 

 反応の前後で多孔質材の構造変化の有無の観点で，「反応場提供型」と「物質供与型」

の二例の実用設計を通じて得られた発電システム BOP の設計フローを図 7.19 にまとめ

た．本論文で，実施したステップ②からステップ⑦の要諦を下記にまとめる． 

ステップ② 反応器のモデル化： 

「反応場提供型」と「物質供与型」共に反応器の幾何学形状を単純化して扱うことが

望ましく，熱・物質輸送の支配的要因を明らかにした上で，反応器をモデル化する必要

がある．特に，多孔質材内の物質輸送速度は見かけの反応速度に対して感度が高く，こ

の影響を組み込む必要がある．「反応場提供型」では反応前後で物質輸送速度が不変で

あり，「物質供与型」では反応前後で構造が変化するため，反応進行度とともに変化す

る物質輸送速度の変化をモデルに組み込む必要がある． 

ステップ③ Γの取得 

 実験により取得が必要な場合，「反応場提供型」では多孔質材の組成と構造が不変の

ため，一つの試料を測定すれば良いものの，「物質供与型」では多孔質材の組成と構造

が変化するため，少なくとも反応前後で 2 種類の試料を用意して測定する必要がある． 

ステップ④ 反応器内の反応のモデル化： 

多孔質材表面での反応は複雑であり，実現象に即した素反応ベースの反応スキームに

よる整理が必要である．反応のモデル化には実験による反応速度の定量的な測定が必要

となり，パラメータとなる 1 種類の化学種濃度に対して，単一の反応のみが関係するよ

うな条件の設定が基本である．また，複数の反応が連動して生じる場合には複数を連立

させて解を求める必要がある．「反応場提供型」の反応では多孔質体の構造は不変とし

て扱え，反応器出口ガスの推移のみから反応のモデル化が可能である．一方，「物質供

与型」では反応前後での構造変化が見かけの反応速度へ及ぼす影響を評価した上で，反

応器出口ガスの推移と多孔質材の組成の変化から反応をモデル化しなければならない． 

ステップ⑤ 応答予測モデルの構築： 

分単位で動作条件が変動する発電システム BOP の反応器において，多孔質材表面で

の吸着反応や化学的状態に起因する反応の過渡的な応答性は重要な指標の一つである．

応答予測モデルの構築にあたっては，発電システム BOP 特有の非定常的な条件下での

模擬精度が十分なことに加えて，過渡的な応答の支配的要因である多孔質材表面での被

反応物の吸着量や化学的状態のモデル化が重要である．多孔質材表面での被反応物の吸

着量や化学的状態の状態に実現象との乖離がある場合には，特定の運転モード下で実現

象と異なる反応特性を示すため，問題となる．その場合には仮定した反応メカニズムが

実現象と乖離していることに他なららず，ステップ③に戻り，追加的な検証と反応機構

の修正が必要となる． 

ステップ⑥ 非定常条件での挙動解析： 

構築した応答予測モデルを用いた数値実験により発電システム BOP 特有の分単位で
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動作雰囲気が変動する条件での反応器の反応特性を取得し，律速過程と運転可能な範囲

を明らかにする必要がある．「反応場提供型」と「物質供与型」の反応では共に，多孔

質材表面への化学種の吸着反応が反応の起点となるため，吸着反応に着目した負荷変動

解析により，律速過程や運転可能範囲の探索が必要である． 

ステップ⑦ 幾何学形状・運転方法の決定： 

律速過程および運転可能範囲を基に，反応器を設計する．本章での軸方向各点の第 1 

Damköhler 数についての検討から，分単位で動作雰囲気が変動する発電システム BOP に

おいては，軸方向各点の第 1 Damköhler 数より反応器設計の指針の決定が可能である．

軸方向各点の第 1 Damköhler 数が小さい（𝐷𝑎௟௢ ≤ 10）の場合には反応器入口のガス組成

の調整により，反応器内の現象を制御できる可能性があるため，律速過程の緩和が可能

となる制御方法や反応器の幾何学形状について検討する．一方，軸方向各点の第 1 

Damköhler 数が大きい（𝐷𝑎௟௢ > 10）場合には，反応器内の反応器入口のガス組成の調整

のみでは反応器内の現象を制御できないため，反応器の設計を大幅に見直すか，ステッ

プ⑤より求めた運転可能範囲内で運用できるようにシステムを変更する必要がある．  
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図 7.19 非定常条件下で動作する反応器設計の流れ 
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7.4 多孔質材の構造変化による見かけの反応速度の変化 

「反応場提供型」と「物質供与型」の反応器設計の根幹となる多孔質材での見かけの

反応速度は物質輸送速度と表面での反応速度のバランスにより決まるため，多孔質材の

構造変化が物質輸送速度と表面での反応速度に対して与える影響を整理した．図 7.20 に

反応器内の現象の模式図を示す．多孔質材を用いた発電システム BOP 反応器は，対流・

拡散により被輸送物理量の時空間的な分布が記述可能な気相と，拡散と表面での反応に

より被輸送物理量の時空間的な分布が記述可能な多孔質層の間の熱・物質のやり取りに

単純化できる．発電システム BOP で反応器の性能の指標となる対象化学種の処理量や

転換率等は反応器出口ガス組成から求められ，出口ガス組成は気相と多孔質層内での物

質輸送と反応の帰結として得られる．本論文で対象とした「反応場提供型」と「物質供

与型」においては，多孔質層での現象を精緻にモデル化し，反応器の運転方法を決定し

た．その結果，「反応場提供型」と「物質供与型」の双方において，多孔質材の見かけ

の反応速度は反応速度と物質輸送速度の重ね合わせにより，モデル化が可能であった．

多孔質材の構造を決定づける無次元量および物理量として空隙率（𝜀），屈曲度（𝜏），細

孔径（𝑑），比表面積（𝑆௦）が挙げられ，空隙率，屈曲度，細孔径は多孔質中の物質輸送

速度に影響し，比表面積は表面での反応速度に影響する．空隙率，屈曲度，細孔径は多

孔質層での物質輸送速度を決定づける有効拡散係数に組み込む必要があり，比表面積は

反応前の状態を基準として，反応速度式に活性点の濃度補正項として組み込む必要があ

る．「反応場提供型」では反応前後で構造変化がないため，構造変化に起因する物質輸

送速度と表面での反応速度の変化はなく，空隙率，屈曲度，細孔径，比表面積を一定と

みなせる．一方，「物質供与型」では空隙率，屈曲度，細孔径，比表面積を反応進行度

に応じて変化させる必要がある． 
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図 7.20 反応器内の現象の整理 

 

 上記での「反応場提供型」と「物質供与型」での軸方向各点の第 2 Damköhler 数の傾

向から多孔質材での物質輸送速度と表面での反応速度の変化を踏まえ，非定常的な雰囲

気での見かけの反応速度の変化について整理する．「反応場提供型」と「物質供与型」

における，多孔質材深さ方向の反応と物質輸送について図 7.21 にまとめた．「反応場提

供型」の反応場は被吸着物質の吸着箇所であるため，被吸着物質の吸着量分布で物質輸

送と反応の関係を整理できる．多孔質材内において，吸着量の変化は成形体表面に近い

ほど鋭敏であり，物質輸送速度の影響をより強く受ける多孔質材内部（バルク）では変

化量が小さく，過渡的な応答となる．雰囲気の温度や濃度によって変動はあるものの，

被吸着物質の多孔質材深さ方向への被反応物質の輸送距離は一様である．よって，「反

応場提供型」においては非定常的な動作雰囲気においても多孔質材内における律速過程

は変化しない．一方，「物質供与型」で反応律速とならない場合には，成形体表面から

順に反応が進行し，時間の経過とともに反応帯がバルクへと移動する．そのため，多孔

質材深さ方向への被反応物質の輸送距離が長くなり，見かけの反応速度も時間の経過と

ともに小さくなる．よって，「物質供与型」では，多孔質材内で見かけの反応速度を決

定づける物質輸送速度と反応速度が反応進行度とともに変化することに加え，被反応物

質の輸送距離も変化し，多孔質材内での律速過程が変化する可能性がある．設計におい

て，熱暴走等のリスクを回避しつつ必要要件を満たすためには，反応速度の大きい成形

体表面での見かけの反応速度とバルクでの見かけの反応速度の双方を考慮する必要が

ある． 
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図 7.21 多孔質材深さ方向での反応と被反応物質の輸送距離の経時変化 

 

7.4 まとめ 

本章では，3 章～6 章での「反応場提供型」と「物質供与型」の設計についての実例

から，分単位で動作雰囲気が変動する発電システム BOP の設計方法を整理した．その

結果，次のことが明らかとなった． 

① 「反応場提供型」と「物質供与型」の設計事例から反応器設計のフローを 7 つのス

テップに分け，ステップごとの要諦をまとめた． 

② 「反応場提供型」と「物質供与型」での多孔質材での見かけの反応速度は物質輸送

速度と表面での反応速度の重ね合わせにより，モデル化が可能である． 

③ 「反応場提供型」では反応の律速過程が不変であり，設計にあたっては被吸着物質
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の吸着量分布に着目すべきである． 

④ 「物質供与型」では反応進行度とともに，物質輸送速度と表面での反応速度の両方

が変化し，被反応物質の輸送距離も変化するため，反応中に律速過程が変化する可

能性があり，表面とバルクでの反応速度に着目した設計が必要となる． 

⑤ 反応器入口ガス組成の調整による反応器内の現象の制御の可否は軸方向各点の第 1 

Damköhler 数で整理でき，第 1 Damköhler 数が小さいほど，制御が容易で，10 以上

となると反応器入口ガス組成の調整のみでの制御は困難となる． 

 

7 章の主な記号 

𝐶଴ 反応器入口ガス濃度[mol/m3] 

𝐶ଵ 反応器出口ガス濃度[mol/m3] 

𝐶୪୭ 微少体積中のガス濃度[mol/m3] 

𝐶୪̅୭ 反応器中の対数平均濃度[mol/m3] 

𝐶ୱ୳୰୤,௜ 多孔質材表面の化学種 i のモル濃度[mol/m3] 

𝑑 多孔質材深さ方向の物質輸送距離[m] 

𝐷𝑎 Damköhler 数[-] 

𝐷𝑎୍ౢ౥
 軸方向各点の第 1 Damköhler 数[-] 

𝐷𝑎തതതത
୍೗೚

 軸方向各点の第 1 Damköhler 数の平均値[-] 

𝐷𝑎୍୍ 軸方向各点の第 2 Damköhler 数[-] 

𝐷ୣ୤୤೔
 𝐶ୱ୳୰୤,௜雰囲気での多孔質中の有効拡散係数[m2/s] 

𝐿 反応器軸方向の長さ[m] 

𝑅଴ 反応器入口ガス濃度より求められる反応速度[mol/(m3∙s)] 

𝑅୪୭ 微少体積中の反応速度[mol/(m3∙s)] 

𝑅ത୪୭ 対数平均濃度より求められる反応速度[mol/(m3∙s)] 

𝑅୮୭ 多孔質材深さ方向の反応速度の平均[mol/(m3∙s)] 

𝑢ത௟௢ 反応器内の平均空塔速度[m/s] 

𝑢୪୭ 微少体積内の空塔速度[m/s] 

𝜏௥ 反応の特性時間[1/s] 

𝜏௧ 物質輸送の特性時間[1/s] 
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第 8 章 
結言と今後の展望 

 

8.1 結言 

 地球温暖化を背景とした，再生可能エネルギーの大量導入と不安定性を補うための同

期電源の運用方法の変化について，第 1 章で取り上げた．同期電源では再生可能エネル

ギーの不安定性を補うための調整力として，非定常的な運転が余儀なくされる．同期電

源に付随する発電システム BOP においても主機の運転に合わせて，動作環境が分単位

で非定常的に変化する．発電システム BOP には多孔質材を用いた反応器が多いことか

ら，本論文では，分単位での非定常応答が求められる発電システム BOP 設計法につい

て，多孔質体の構造変化による反応速度と物質輸送速度の律速過程への影響に主眼を置

き，反応の前後で多孔質材の構造変化の有無として「反応場提供型」と「物質供与型」

の二種で整理した．  

 第 2 章では，多孔質材を用いた反応器の研究と設計の動向についてまとめ，反応器の

設計法について整理した．発電システム BOP のシステムの設計ツールを求められるア

ウトプットの性能や機能および対象の物理的なスケールの観点等からシステム，コンポ

ーネント，マテリアルに階層分けされる．本論文で対象とする発電用 BOP はコンポー

ネントに該当し，その設計要件はシステムレベルのプロセスシミュレータなどの結果よ

り与えられ，マテリアルレベルの反応機構に基づく数式が用いられるべきである．また，

反応器の設計は 6 段階のステップに分割可能で，発電システム BOP の設計にあたって

は，反応の過渡的な応答に起因する反応器に性能低下抑制のためには，定格条件下での

最適化と制御の検討を同時に実施する必要がある． 

第 3 章では，「反応場提供型」の例である NGCC 用脱硝触媒を取り上げ，純粋な多孔

質材表面での反応速度を実験と補完的な数値計算によりモデル化した．多孔質材表面で

の反応は複雑な素反応のコンビネーションであり，実験による反応速度の測定では対象

となる化学種に対して反応器内では単一の反応が起こるように条件を設定することが

基本となるが，複数の反応が同時に起こる場合には，複数を連立して解を求める必要が

ある．NGCC 用脱硝触媒では，触媒表面での反応を 16 本の素反応で記述できると仮定

して，ガス種の切り替えにより各素反応の見かけの反応速度が測定可能なように試験条

件を決定した．触媒表面の NH3 吸着量とレドックスサイトの状態はほぼ全ての反応に

関係し，反応速度に対する感度が高いため，これらを精緻に定量する必要がある．見か

けの反応速度は多孔質材での物質輸送速度と表面での反応速度のバランスにより決ま

り，表面での純粋な反応速度のモデル化にあたっては物質輸送の影響を排除しなければ

ならない．「反応場提供型」では反応の前後で多孔質材の構造に変化はなく，物質輸送
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速度の変化もないため，物質輸送の排除は容易である． 

 第 4 章では，「反応場提供型」の例である NGCC 用脱硝触媒において，3 章で構築し

た数理モデルを用いた仮想的な運転モード下での負荷応答解析から，運転方法について

検討した．負荷応答解析の結果から，発電システム BOP 特有の分単位で反応器に供給

されるガスの温度や組成が変化する条件では，反応器軸方向での被吸着種の吸着量分布

の過渡応答性が性能低下の要因であり，幾何学形状の変更による比表面積の拡大のみで

は性能の低下は防げない．吸着反応の過渡的な応答は被吸着種の供給量を負荷の変動す

る数分前に変更したところ，緩和可能であった．ガス主流方向と法線方向のアスペクト

比が大きな反応器において，見かけの反応速度は多孔質材での物質輸送速度と反応速度

のバランスで決まるものの，反応器全体での反応速度は軸方向での見かけの反応速度の

分布が支配的な因子である．そのため，多孔質材での物質輸送速度と被反応物質の輸送

距離の変化しない「反応場提供型」の反応器においては，律速となる吸着反応の軸方向

分布に着目すると，過渡的な反応挙動に起因する反応器の性能低下を回避可能である． 

第 5 章では，「物質供与型」の例であるシビアアクシデント時の水素処理システムを

取り上げ，純粋な多孔質材表面での反応速度を実験と補完的な数値計算によりモデル化

した．「物質供与型」では，「反応場提供型」と同様に総括反応を素反応に分解し，各素

反応の見かけの反応速度を実験で測定する必要があるものの，気相と多孔質層の組成が

同時に変化するため，双方の組成の変化を測定する必要がある．シビアアクシデント時

の水素処理システムでは多孔質材表面での反応を 5 本の素反応に分解し，ガス種を切り

替えた試験条件下において，気相と多孔質層双方の組成の変化を測定した．「物質供与

型」においても「反応場提供型」と同様に，見かけの反応速度は多孔質材での物質輸送

速度と表面での反応速度のバランスにより決まり，表面での純粋な反応速度のモデル化

では物質輸送の影響を排除しなければならない．「物質供与型」では反応前後での多孔

質材の構造変化に起因して多孔質材での物質輸送速度と反応場となる比表面積が反応

進行度とともに変化する．加えて，多孔質材内での反応帯も反応の進行とともにバルク

へと移動し，被反応物質の輸送距離も反応帯の移動とともに変化するため，表面での純

粋な反応のモデル化にあたってはこれらを精緻に定量する必要がある． 

第 6 章では，「物質供与型」の例であるシビアアクシデント時の水素処理システムに

おいて，5 章で構築した数理モデルを用いた負荷応答解析から，運転方法について検討

した．負荷応答解析の結果から，「反応場提供型」と同様に，被吸着種の吸着量に着目

すると，反応器入口ガス組成の調整による反応制御の可否が明らかとなる．水素処理シ

ステムでは成形体表面での見かけの反応速度が大きく，反応熱による正のフィードバッ

クの効果でバルクでの見かけの反応速度も十分に大きいため，反応器内の温度上昇幅は

反応器に供給する水素濃度で決定される．そのため，熱暴走と水素自己着火を回避しつ

つ，水素が処理可能な範囲での運転方法を検討した．多孔質材の物質輸送速度，被反応

物の輸送距離および反応場である比表面積が反応進行度とともに変化する「物質供与型」
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の反応器においては，見かけの反応速度の異なる成形体表面とバルクでの反応の双方を

考慮した反応器の設計・運転方法の決定が必要となる． 

 第 7 章では，3 章～6 章での NGCC 用脱硝触媒とシビアアクシデント時の水素処理シ

ステムの事例から，発電システム BOP の「反応場提供型」と「物質供与型」の設計法

に関する共通点と相違点を，多孔質体の構造変化による反応速度と物質輸送速度の律速

過程への影響に主眼を置いて，軸方向各点の Damköhler 数により整理した．その結果，

流路断面が一定で，反応器の軸方向と法線方向のアスペクト比の大きい反応器では軸方

向の反応量の分布が反応器の性能の支配的な因子であった．軸方向での第 1 Damköhler

数で「反応場提供型」と「物質供与型」を整理すると，両反応器ともに 10 を閾値に，

反応器入口ガス調整で反応の制御の可否が判断可能である．「反応場供給型」と「物質

供与型」の設計の根幹となる多孔質材での見かけの反応速度は，多孔質材内の物質輸送

速度と表面での反応速度のバランスで決定される．「反応場提供型」では，物質輸送速

度と多孔質材中での被反応物質の輸送距離が不変であることから，見かけの反応速度の

律速過程は変化しない．一方で，「物質供与型」では，反応前後で多孔質材の構造が変

化するため，物質輸送速度と表面での反応速度に加えて，多孔質材中での被反応物質の

輸送距離も変化し，反応進行度とともに律速過程が変化する可能性がある．そのため，

「反応場提供型」では律速となり得る吸着反応に着目した設計と運転方法の検討が必要

であり，「物質供与型」では見かけの反応速度の異なる成形体表面とバルクの双方に主

眼を置いた設計と運転方法の検討が必要となる．  

  

8.2 今後の展望 

本論文では，動作環境が比較的緩慢な分単位で変動する一方で，厳しい法規制の下，

極めて高い信頼性が求められる発電システム BOP を多孔質体の構造変化による反応速

度と物質輸送速度の律速過程への影響に主眼を置いて整理した．発電システム BOP の

設計手法についての整理から，軸方向の第 1 Damköhler 数が反応器設計の指標となり，

10 を閾値に反応器設計の方針が決定可能であることが明らかとなった．一般に，

Damköhler 数は反応器内の反応速度と物質輸送速度の関係を表す無次元数であり，反応

器内の現象を理解するために用いられることが多い．第 1 Damköhler 数の大小で反応速

度に対する反応器の大きさを判断可能であり，再循環が必要な範囲や反応器の小型化が

必要な範囲等，第 1 Damköhler 数によって反応器のスケールアップ則が整理されている

[1, 2]．一方，本論文で検討したような非定常雰囲気下において反応器入口ガス調整によ

る反応器での反応制御と第 1 Damköhler 数を関連付けて整理した例は少ない．第 1 

Damköhler 数が 10 以下の範囲では，第 1 Damköhler 数が小さいほど反応器入口ガス濃度

の調整による反応器全体での反応の制御が容易であったものの，制御の容易さの評価指

標は定性的なものに留まる．発電システム BOP では各機器によって求められる制御目

標も異なり，第 1 Damköhler 数と反応制御の容易さを定量的に評価できれば，制御目標
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に対応した運転条件の探索が容易となる．そのため，第 1 Damköhler 数が 10 以下の範

囲においては反応制御の容易さを定量的に評価することが今後の課題の一つである．ま

た，第 1 Damköhler 数が 10 以上の範囲においては，根本的な設計変更が必要であるも

のの，本論文では動作可能な範囲に限定した実用設計に限り実行した．そのため，第 1 

Damköhler 数が 10 以下の範囲と同様に，第 1 Damköhler 数に応じてどのような設計変更

が有効であるかを体系的まとめる必要があり，今後の課題の一つである． 

多孔質材での見かけの反応速度は多孔質材での反応速度と物質輸送速度のバランス

によって決まり，軸方向各点の第 2 Damköhler 数で整理した．本論文では第 2 Damköhler

数から多孔質材内の反応速度と物質輸送速度の関係の整理に留まったものの，実際の反

応器設計では，第 2 Damköhler 数より見かけの反応速度の向上/抑制の方法が明らかにで

き，コンポーネントレベルでの性能を向上可能な多孔質材の細孔構造の設計が可能であ

り，マテリアルレベルへの要求が決定できる．そのため，上記の第 1 Damköhler 数の整

理と合わせて，コンポーネントレベルでの性能向上につながるマテリアル設計に対する

要求の決定方法の体系化も今後の課題の一つである． 

本研究では実験と数理モデルを用いた補完的な計算によって多孔質内での反応と物

質輸送を精緻にモデル化し，軸方向各点の Damköhler 数を算出した．実際の非定常気固

反応を伴う発電システム BOP の設計にあたっては設計・開発の初期段階で得られる基

礎的な反応特性の測定結果や文献から軸方向各点の Damköhler 数を予測し，反応器の設

計方針を決定できることが望ましい．そのため，本論文の成果を基に「反応場提供型」

と「物質供与型」の双方の設計・開発の初期段階で第 1 Damköhler 数を予測し，反応器

設計の方針を決定可能な方法論の確立が今後の課題である． 

また，本論文では反応を「反応場提供型」と「物質供与型」に大別し，比較的緩慢な

分単位で動作雰囲気の変動する発電システム BOP の設計法について整理した．発電シ

ステム BOP の整備も主機の整備に合わせて実施されるため，長期間の連続運転が想定

され，非定常気固反応を伴う反応器では熱サイクル等により，動作雰囲気の変動よりも

長いスパンで焼結や固体成分の析出，活性サイトの失活が起こり，反応器の性能も変化

する[3-6]．そのため，設計にあたってはこれらの影響も考慮する必要があり，今後の課題

の一つである． 

再生可能エネルギーの変動速度はミリ秒オーダーであり，地球温暖化を背景に注目さ

れている Power to X に関係する技術では，これに対応する必要のある反応器も存在す

る．Power to Gas の一例であるメタン合成では，再生可能エネルギーの余剰分の電気を

用いて，電気分解により水素を生成し，触媒を用いて生成された水素と CO2よりメタン

を生成する．メタンの合成に必要な水素は再生可能エネルギーの余剰分の電力から水電

解によって生成するものの，生成する水素の量は再生可能エネルギーの発電量の変化に

応じて非定常的に変化する．そのため，メタン合成では発電システム BOP よりも高速

に動作雰囲気が変動する条件下にて反応器の運用が想定される．メタン合成反応は発熱
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反応（∆𝐻 = −165 kJ/mol）であり，シビアアクシデント時の水素処理システムと同様に

局所的なホットスポットによる熱暴走の可能性を秘めている．メタン合成に限らず，熱

サイクルに起因する劣化の影響によって工業的に利用の少ない非定常的な雰囲気で動

作する反応器に対する厳密な最適化のためのアプローチは確立されていない[7]．そのた

め，本論文で対象とした非定常雰囲気で動作する非定常気固反応を伴う発電システム

BOP の設計手法をより高速な負荷変動雰囲気へ拡大することは重要であり，今後の課

題である． 

最後に，本論文では反応器の設計ツールの階層をシステム，マテリアル，コンポーネ

ントに分類したときの，システムを構成するキーコンポーネントの設計に焦点を当てた．

そのため，システム，マテリアル，コンポーネントをシームレスにつなぐ必要があるも

のの，これらを与条件として扱った．非定常的な反応器の設計においても各階層をシー

ムレスにつなぐ設計手法が必要であり，非定常的な雰囲気で動作するキーコンポーネン

トの設計方法を踏まえて，他の階層の設計手法を更新する必要がある． 

 

おわりに 

 本論文の成果として，非定常気固反応を伴う多孔質材料を用いた発電システム BOP

の設計法に関する研究を行い，分単位で動作雰囲気が変動する条件で動作する反応器の

設計方法をまとめた．発電システム BOP 以外にも再生可能エネルギーの活用に伴って

増加すると思われる，非定常条件下で動作する気固反応を用いた反応器の研究・開発技

術が，今後ますます普及・発展していくことに期待して結びとする． 
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