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第 1 章 序論 
 
1.1 気候変動問題と温室効果ガス排出 
今日，気候変動問題は世界共通の喫緊の課題として認識されている．気候変動に関する政

府間パネル（Intergovernmental Panel on Climate Change：IPCC）の第 6 次報告書(IPCC, 
2021)では，「温室効果ガス（Greenhouse gas：GHG）の濃度増加は、人間活動によって引

き起こされたことに疑う余地がない」こと，したがって「人間の影響が大気，海洋及び陸域

を温暖化させてきたことには疑う余地がない」ことが明言された．気候変動は既に、人間が

居住する世界中の全ての地域において，極端な高温，大雨，農業および生物学的干ばつ等で

影響を及ぼしている．このような状況をふまえ，地球温暖化の抑制に向け，GHG とりわけ

CO2 排出量の大幅削減が必要とされている．特に，エネルギー部門は排出量の約 4 分の 3
を占めており，気候変動対策の中心に据えられる必要がある(International Energy Agency, 
2021b)．今後 2050 年までに約 20 億人の人口増加が見込まれエネルギー需要は増え，多く

の発展途上国で都市化と工業化が進み，エネルギーの大量消費と温室効果ガスの大量排出

が予想されることから，エネルギー部門は重要な局面を迎えている．世界エネルギー機関

（International Energy Agency：IEA）は 2021 年 5 月に画期的シナリオ「ネット・ゼロ・

エミッション 2050 年実現シナリオ （Net Zero Emissions by 2050 Scenario：NZE）」を発

表しており，地球の気温上昇を 1.5 度に抑えるという目標に向けたシナリオが示されている

(International Energy Agency, 2021a)．既に多くの国々が気候目標達成に向け，新たな公

約を検討あるいは表明しており，50 か国以上および欧州連合（EU）がネットゼロの目標達

成を公約として掲げている．これらが計画通りに実行された場合のシナリオは表明公約シ

ナリオ（Announced Pledges Case：APC）と呼ばれており，世界の排出量は減少していく

(International Energy Agency, 2021b)．しかしながら，APC においても 2050 年の年間 CO2

排出量は 22 Gt であり，NZE との間には大きなギャップがあり，さらなる削減努力が必要

である． 
図 1. 1 に，NZE における，CO2排出量の各部門における内訳および CO2の総排出量と実

排出量を示す．同図の各部門の内訳に示すように，2020 年時点で最も CO2排出量の多い電

力部門は，2040 年に向けて CO2排出量をゼロにする必要がある．また，輸送や産業部門で

も CO2排出量削減は必要であるが，2050 年でゼロにできない部分については，大気からの

CO2分離回収貯留（Direct air capture with carbon capture and storage：DACCS）や CCS
付きのバイオマス発電等のネガティブエミッション技術で相殺する．図 1. 2 に，NZE にお

ける CO2排出量削減の内訳を示す．同図に示すように，今後 30 年間において，エネルギー

起源の CO2 を削減するためには，幅広い政策アプローチと技術が必要である．重要な脱炭

素化の柱としては，エネルギー利用の効率化，行動様式の変化，電化，再生可能エネルギー，

水素とその合成燃料，バイオマス発電および Carbon capture, utilization and storage
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（CCUS）がある．次節では，今後最も CO2排出削減が求められる電力部門に着目して，議

論を進める． 
 

 
図 1. 1 NZE による CO2 排出量の各部門における内訳および CO2 の総排出量と実排出量

(International Energy Agency, 2021a) BECCS：Bioenergy with carbon capture and 
storage，DACCS：Direct air capture with carbon capture and storage 
 

 
図 1. 2 NZE による 2050 年の CO2 排出量実質ゼロ達成に向けた削減とその内訳

(International Energy Agency, 2021a) 
 
1.2 電力部門の脱炭素化 
1.2.1 脱炭素化に向けた電力構成 
 2020 年時点の世界全体の年間の電力需要は，23,230 TWh であった．NZE によると，今

後の経済活動の拡大，急速な電化および電気分解による水素製造の拡大により年率で 3.2%
増加し，2050 年には 60,000 TWh に達する．1.1 節で述べたように，2050 年の正味 CO2排

出量ゼロに向けて，電力供給の脱炭素化は重要である．電力部門は今日のエネルギー起源の
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CO2排出において，最大の排出源であり全体の 36%を占める．2020 年における電力部門の

年間 CO2排出量は 12.3 Gt であり，このうち石炭火力，ガス火力および石油火力由来の CO2

排出量は，それぞれ 9.1 Gt，2.7 Gt および 0.6 Gt である．NZE では，電力部門における

CO2排出量を，先進国では 2030 年代までに，新興国市場や発展途上国では 2040 年頃まで

に，それぞれ正味ゼロに減らす必要がある． 
今後の電力部門の脱炭素化は，主に再生可能エネルギーの導入拡大を通して進む．特に，

太陽光発電と風力発電は，低価格で技術成熟度も高いため，今後の世界全体の電力構成にお

いて高い割合を占める．図 1. 3 に，NZE における世界全体の年間発電量とその内訳を示す．

NZE では，再生可能エネルギー由来の世界全体の発電量は，2020 年と比較して 2030 年ま

でに 3 倍近く，2050 年には約 8 倍に増え，世界全体の発電量に対する割合としては，2020
年の 29%から 2030 年で 60%以上，2050 年で 90%近くに増える．中でも，太陽光発電と風

力発電は，2030 年までに世界的な電力供給の主軸となり，2050 年にはそれぞれの発電量は

年間 23,000 TWh を超えると予想される．Jenkins らは，2014 年 IPCC レポート以降で，

現在の CO2 排出量から 80～100%削減すると想定した 40 のシナリオ分析をレビューした

(Jenkins et al., 2018)．これらのシナリオにおいても，対象地域や分析方法こそ異なるが，

太陽光発電と風力発電が主軸に置かれている．中には，太陽光発電と風力発電のような変動

性再生可能エネルギーのみで電力供給を行うシナリオも存在する． 
 

 
図 1. 3 NZE における世界全体の年間発電量とその内訳(International Energy Agency, 
2021a) 
 
このような変動性再生可能エネルギー（Variable renewable energy：VRE）を電力構成

の主軸に置くシナリオ（以下，High-VRE シナリオ）では，季節や天候による発電量変化す

なわち出力の変動性という特徴への対応が必要になる．電力系統では，様々な周期で変動す

る電力需要に合わせて電力を供給する必要がある．以下，High-VRE シナリオで電力供給を

行う場合の需給調整の方法と，変動性に起因する問題について検討する． 
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ほとんどの High-VRE シナリオでは，需給調整の方法の一つとして，大陸間スケールの

送電網による電力融通を想定している．例えば，米国の国立再生可能エネルギー研究所

（National Renewable Energy Laboratory：NREL）は，米国の再生可能エネルギーのシ

ェアを 80%に引き上げるためには，長距離送電網の容量を 56～105%増加させる必要があ

ると試算した(National Renewable Energy Laboratory, 2012)．EU を対象とした研究では，

EU 内の送電網容量を 2050 年までに 4～9 倍に増やす必要があるという報告もある

(Pleßmann & Blechinger, 2017; Schlachtberger et al., 2018)．このような大規模な送電網

は，場所の確保とコスト配分の問題がネックとなって実装に至らないか，あるいは大幅に導

入が遅れることが懸念される(Jenkins et al., 2018)．また，需給調整の別の方法として，電

力の需要側に柔軟性をもたせることが考えられる．例えば，建物や貯水タンクの熱慣性は，

需要側の便益にほとんど影響を及ぼすことなく加熱や冷却のタイミングをずらせる

(Mathieu et al., 2015)．このように需要側に柔軟性をもたせる工夫は，太陽光や風力の日単

位の出力変動には対応できるが，Dunkelflaute（曇天•無風期間，英語では Dark doldrums）
のような数週間あるいは季節的な需要の調整は難しい．また，High-VRE シナリオでは，天

候や季節の影響で出力が低下した際にも十分な出力を保つため，需要ピークに比べて過剰

な設備容量の太陽光発電所と風力発電所を建設する必要がある．結果的に，変動性再生可能

エネルギーが十分に発電できる期間には，大量の余剰電力が発生し貯蓄できない部分は棄

てられる．VRE の設備容量の総量が少ない場合は，蓄電等で融通は容易であるが，電力構

成における VRE の占める割合が増えるにつれて，余剰電力の廃棄という課題はより深刻に

なる．一例として，図 1. 4 に，発電コストおよび年間に余剰廃棄された電力と電力構成に

おける太陽光発電と風力発電のシェアの関係を示す(Jenkins et al., 2018)．同図に示すよう

に，余剰廃棄された電力は，太陽光発電と風力発電のシェアが 60%以下に保たれる場合は

比較的無視できるが，シェアがそれ以上増えていくにつれて非線形的に増加する．太陽光発

電と風力発電のシェアが 100%においては，大陸間スケールの送電，需要調整および大量の

蓄電を想定しても余剰廃棄された電力は同年における電力使用量の 40%に達している．こ

のように，余剰な設備容量と電力の廃棄は設備利用率の低下につながり，結果的に年間の発

電コストは太陽光発電と風力発電のシェアが 100%に近づくにつれ，非線形的に増大する． 
以上より，VRE を主軸に置く電力構成においては，季節や天候に関わらず，数週間から

それ以上の長期間にわたり安定して電力供給できる容量が必要である．このような安定供

給は，一般的に太陽光発電と風力発電に，天然ガス火力，地熱発電，水力発電，原子力発電

およびバイオマス発電など出力調整可能（Dispatchable）な発電システムを加えることで可

能である． 
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図 1. 4 発電コストおよび年間に余剰廃棄された電力と電力構成における太陽光発電と風

力発電のシェアの関係(Jenkins et al., 2018) 
 

Jenkins らがまとめた 40 のシナリオ研究(Jenkins et al., 2018)のうち，20 は技術経済分

析の最適化あるいは統合評価モデリング（Integrated assessment modelling：IAM）を用

いて，出力調整可能な発電システムを考慮しつつ，最も経済的な方法を探索した．なお，こ

こでの出力調整可能な発電システムは地熱発電や水力発電など地理学的制約がある発電方

法にとどまらず，CCUS 付き火力発電なども含まれる．重要なことに，これらのシナリオ研

究のすべてにおいて，最も低価格な電力構成のケースは，出力調整可能な発電システムを相

当程度組み込んだものであった． 
図 1. 5 は，原子力発電および CCUS 付きの石炭火力発電と CCUS 付きガス火力発電の

出力が，それぞれ NZE において想定される出力の 40%および 1%にとどまった場合におい

て，必要となる再生可能エネルギー，蓄電システムおよびその他の出力調整可能な発電シス

テムの設備容量を計算した結果である(International Energy Agency, 2021a)．同図に示す

ように，2050 年において，原子力発電と CCUS 付き火力発電による 1000 GW 弱の安定供

給を補うためには，追加で約 2400 GW の太陽光発電と風力発電，480 GW の蓄電容量およ

び 300 GW 以上のその他の出力調整可能な発電システムが必要になる．これらの追加的な

発電所および送配電系統に要する設備投資は，2 兆ドルと試算された．また，使用されなか

った燃料のコストを考慮すると，消費者に課される追加的な発電コストは，2021 年から

2050 年までの期間において，2600 億ドルに達する． 
以上より，出力調整可能な発電システムを電力構成に組み込んでいくことは，電力部門の

脱炭素化を目指す上で，最も安価な方法となり得ると言える． 
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図 1. 5 NZE における原子力と CCUS の導入割合が低い場合において追加的に必要となる

設備容量(International Energy Agency, 2021a) 
 
1.2.2 出力調整可能な発電システムにおける CCUS 付き火力発電の位置づけ 

出力調整可能な低炭素発電システムとしては，水力発電，バイオマス発電，地熱発電，原

子力発電，水素や水素ベース燃料での発電，CCUS 付き火力発電等が考えられる． 
水力発電は，図 1. 3 に示すように今日における最大の低炭素な発電方法であり，今後も

堅調に規模の拡大が期待される．水力発電による発電量が電力構成に占める割合が高い国

としては，ノルウェー（97%），コスタリカ（93%），ブラジル（76%），カナダ（62%）など

がある(Kroposki et al., 2017)．しかしながら，地理学的に新たに建設できる場所は限られ

ており，発電所開発は土地利用の変化に伴う土壌固定炭素の減少，例えばメタンの大気放散

など環境への多大な影響を伴う(Jenkins et al., 2018)．  
バイオマス発電や地熱発電などの出力調整可能な再生可能エネルギーも有効な低炭素発

電システムである．図 1. 3 に示すように，NZE においては，2020 年と比較して 2030 年に

2 倍，2050 年に 5 倍に発電規模が拡大すると予測されている．一方で，バイオマス発電で

は，エネルギー作物や施業林から得るバイオマス利用におけるライフサイクルでの GHG 削

減効果を疑問視する意見などもある．また，地熱発電は，従来の方法では地質学的条件に左

右される部分が大きく，高温岩体地熱発電は大規模展開のポテンシャルを有しているが，商

用化には至っていないのが現状である(Jenkins et al., 2018)． 
原子力発電は，操業時の CO2 排出がなく，脱炭素電源として重要である．原子力発電技

術は，安全面等を含めて近年さらに発達しており，中国，ロシア，アラブ首長国連邦などで

計画通りに大型プロジェクトが完成しているが，欧州や米国では顕著なコスト超過，破産お

よび建設遅延などが起こっている(Jenkins et al., 2018)．NZE によると，今後は，途上国や

新興国の市場でのシェア拡大が予測される一方で，先進国では現行の発電所が廃炉になり

電力構成における原子力発電のシェアは 2020 年の 18%から 2050 年に 10%に下がると予

測されている． 
CCUS 付き火力発電も，既存発電所を利活用しつつ脱炭素化し，エネルギー安全保障に
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も貢献する電力源である．NZE において，CCUS 付きの火力発電の発電量は電力部門全体

の約 2%であるが，2030 年から 2050 年の間での削減量は 15 Gt-CO2 に相当する．図 1. 6
に，既存の石炭火力と天然ガス火力の年代ごとの設備容量を示す．同図に示すように，中国

を筆頭とする発展途上国および新興国市場では，過去 20 年以内に石炭火力発電所が数多く

建設された．また，米国，日本，欧州など先進国を中心として，過去 20 年以内に数多くの

ガス火力発電所が建設されており，電力の安定供給において重要な役割を担うと考えらえ

る．これらの火力発電所に後付け可能な CCUS 技術を適用すれば，火力発電の座礁資産化

を回避しつつ，低 CO2排出な調整力電源として用いていくことが可能となる．NZE による

と，CCUS 付きの石炭火力およびガス火力は，2030 年にはそれぞれ 50 GW および 30 GW，

2050 年にはそれぞれ 220 GW および 170 GW に増えると見込まれる．なお，削減対策なし

の火力発電は，NZE において急速に減っていくと想定される． 
このように，出力調整可能で低炭素な発電システムはいくつか候補がある．各国の政治的

背景，地理学的，地質学的特徴などは異なっているため，各国の脱炭素化推進のための電源

構成の在り方は当然異なる．例えば，水力発電や地熱発電は技術成熟度も高いが，地理学的

あるいは地質学的観点で適用が難しい地域では，その他の手段を選択する必要がある．原子

力発電は操業時の CO2 排出がないが，日本など原子力発電の大事故により再稼働が進まな

い地域も存在する．したがって，世界全体で脱炭素化を低コストで加速させていくためにも，

出力調整可能で低炭素な発電システムの選択肢を用意することが重要である．以上を踏ま

え，本論文では，CCUS に着目し，以下議論していく． 
 

 
図 1. 6 既存の石炭火力と天然ガス火力の年代ごとの設備容量(International Energy 
Agency, 2020) 
 
1.3 CCUS 技術 
1.3.1 CCUS の概要 

Carbon capture and storage（CCS）は，化石燃料を大量に使用する発電設備，セメント

や鉄鋼などの産業プラントなど，CO2の大量排出源において大気放散前に回収し，圧入施設
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まで輸送して，長期的な貯留に適した地層へ圧入する技術である．回収した CO2 を輸送す

る代わりに資源として利用（Utilization）する場合もあり，CCS と合わせて CCUS と呼ば

れることもある．図 1. 7 および図 1. 8 に CCS の概略および CCUS の技術オプション

(International Energy Agency, 2020)をそれぞれ示す．図 1. 8 に示すように，CCUS チェ

ーンを構成する各段階すなわち回収，輸送，貯留，利用においては，様々な技術が存在する．

回収方法としては，物理吸収法，化学吸収法，膜分離法，深冷分離法などがあり，排出源の

特徴（温度，CO2濃度）などによって，適切な方法を選択することになる．一般的に，天然

ガスプロセシングや石炭ガス化複合発電など，CO2 濃度が高いあるいは高圧ガスから CO2

分離回収する場合は，物理吸収法や膜分離法などが有望である．一方で，発電所排ガスなど

低濃度 CO2の分離回収では，アミン系水溶液などを用いた化学吸収法が最も一般的である．

また，輸送および貯留方法は，主に地理学的あるいは地質学的特徴によって決定することに

なる．北米などでは既に CO2 輸送のためのパイプラインネットワークがあり，陸上の貯留

サイトも豊富であるため，これらが CCUS チェーンを構成している．一方，欧州や日本な

ど陸上の貯留サイトをもたない地域では，船舶輸送および海底下への CO2 貯留等が必要で

ある． 

 
図 1. 7 CCS の概略 (田中, 2012)に一部追記 

 
図 1. 9 に，NZE における世界全体での年間の CO2 回収量を示す．同図に示すように， 

2050 年カーボンニュートラルを達成するためには CCUS による CO2 回収量を増やしてい

く必要があり，2050 年における年間の回収量は 7.6 Gt に達する．また，回収した CO2 の

95%を貯留し，残りの 5%を資源として利用する．なお，世界全体としての地質学的な貯留

可能容量は，NZE における回収量を十分に上回ると考えられている(International Energy 
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Agency, 2021a)．回収対象は，発電，産業，燃料製造，大気の 4 つに大別できる．電力部門

からの CO2 回収は，前節で述べたように，出力調整可能な発電システムとして火力発電所

を用いる場合の脱炭素化手段となる．また，産業部門は削減困難（Hard to abate）な部門

であり，年間 CO2回収量は 2050 年で 2.6 Gt と多い．同部門では，高温の熱源などが必要

で電化できないプロセスがあったり，セメント産業など生産過程で原材料から必然的に

CO2 が排出されたりするため，脱炭素化には CCUS が必須である(International Energy 
Agency, 2020)．また，燃料製造について，水素が今後のクリーンなエネルギーキャリアと

して期待されるが，CCUS は天然ガスや石炭からの水素製造を加速させる．さらに，大気か

らの直接回収・貯留（DACCS）やバイオマス燃料焚き火力と組み合わせた BECCS は，ネ

ガティブエミッション技術（Negative emission technologies：NETs）として，産業・輸送

部門での排出量を相殺し，カーボンニュートラル達成に貢献する． 
 

 
図 1. 8 CCUS の技術オプション(International Energy Agency, 2020) 



第 1 章 序論 

10 
 

 
図 1. 9 NZE における世界全体での年間の CO2回収量(International Energy Agency, 
2021a) 
 
1.3.2 CCUS 技術の普及の現状 
図 1. 10 に，世界全体での操業中あるいは計画中の CCS 事業(GCCSI, 2021a)を示す．

2021 年 9 月時点で，世界で 31 の商用規模の CCUS 事業が，操業中あるいは建設中であり，

年間の CO2回収量は 39.7 Mt である．中には，米国の Terrell natural gas plants など 1970
年代，1980 年代から操業が続いているプロジェクトも存在する．図 1. 11 に，各年代にお

ける年間の CO2 回収量の内訳を示す．同図に示すように，回収対象としては，天然ガスプ

ロセシングがこれまで特に多かったが，2010 年から 2020 年にかけての 10 年間で回収対象

は多様化しつつある．操業中の商用プロジェクトのうち，回収した CO2 の貯留方法として

は，石油増進回収（Enhanced oil recovery：EOR）が大半を占めるが，1996 年よりノルウ

ェーで開始された Sleipner CO2 storage project など CO2の地下貯留も Mt スケールで既に

実例がある(International Energy Agency, 2020)．図 1. 12 に，各年の商用規模 CCS 事業

の CO2 回収容量を示す．同図に示すように，一時は CCS のプロジェクトは減少していた

が，近年では，気候変動問題への意識の高まりや世界的な金融危機からの脱却を経て CCUS
プロジェクトの規模は 2017 年以降年率 30%のペースで拡大している．開発中のプロジェ

クトまで含めると設備数は 135，回収規模は 149.3 Mt/year に達する．図 1. 10 に示すよう

に，2020 年以降では特に石炭火力や天然ガス火力などを回収対象としたプロジェクトの計

画などが増えている．
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図 1. 10 世界全体での操業中あるいは計画中の CCS 事業(GCCSI, 2021a)
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これらの事例はあるものの，CCUS 技術の導入ペースは気候モデルやカーボンニュート

ラル達成シナリオで示されている導入ペースを大幅に下回っている．例えば，2009 年に出

された IEA のロードマップでは，2010 年から 2020 年にかけての 10 年間で 100 の大規模

な CCUS プロジェクトを立ち上げ，300 Mt-CO2/year の貯留を達成するという目標を掲げ

た(IEA, 2009)が，実際には 40 Mt-CO2/year 程度で目標の約 13%にとどまっている

(International Energy Agency, 2020)．Peters らによると，再生可能エネルギー等の脱炭素

化技術がパリ協定のシナリオに向けて順調なペースで普及している一方で，CCUS の普及

ペースのみが明らかに遅れている(Peters et al., 2017)．Abdulla らは，世界全体で提案され

ている数多くのCCSプロジェクトの中で，ガスプロセシングにおけるCO2分離回収とEOR
での貯留が順調に操業できている一方で，それ以外の多くのプロジェクトが実現には至っ

ていない事実を指摘した(Abdulla et al., 2021)．図 1. 13 に，世界での各年における提案の

みで未実装のプロジェクトおよび実装されたプロジェクトの年間 CO2 貯留量を示す．同図

に示すように，提案された CO2 分離回収プロジェクトのうち実装されたプロジェクトの割

合は，ガスプロセシングにおいて 75%以上であるのに対し，産業および発電においてはそ

れぞれ 60%および 10%と低い．したがって，現状では特に発電，産業部門において普及が

不十分であると言える． 
 

 
図 1. 11 各年代における年間の CO2回収量の内訳(International Energy Agency, 2020)  
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図 1. 12 各年の商用規模 CCS 事業の CO2回収容量(GCCSI, 2021a) 

 

 
図 1. 13 世界での各年における提案のみで未実装のプロジェクトおよび実装されたプロジ

ェクトの年間 CO2貯留量(Abdulla et al., 2021) 
 
1.3.3 CCUS の大規模展開に向けた課題 

CCUS プロジェクトの普及が遅れている主な要因としては，不十分な排出規制，フルチ

ェーンの構築の難しさ，高いコストおよび収益につながるインセンティブの不足等が挙げ

られる．以下，代表的なものを取り上げる． 
(1) 排出規制 
 CCUS の技術展開を論じる際に，発電所排ガスの脱硫装置（Flue gas desulfurization：
FGD）がしばしば引き合いに出される(International Energy Agency, 2020; van Ewijk & 
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McDowall, 2020)．FGD および CCUS は，排ガスからそれぞれ SO2 および CO2 を除去す

る役割がある．FGD は，1970 年以前は全く商用化されていなかったものの，1970 年代か

ら酸性雨の環境問題を解決するため，米国，ドイツなどをはじめとして法的規制が施行され

た国から順に速やかに FGD のレトロフィットおよび FGD 付き新設プラントが普及した．

1970 年から 2000 年にかけての増加ペースは世界全体で年間 6.6 GW で，2000 年代は中国

で FGD の普及が加速し世界的な大規模展開に至った．CCUS は FGD と比べて，輸送およ

び貯留技術が必要で，脱炭素化の選択肢として競合する技術が多い上に，より多額の資本費

と操業費がかかるという点では異なる．しかしながら，発電所を所有する電力会社が，コス

トを伴う FGD の導入に，規制の施行後速やかに踏み切ったという事実は，CO2排出に関す

る法的規制が今後の CCUS の大規模展開において重要な役割を担う可能性を示唆している． 
 
(2) フルチェーンの構築 
 CCUS において，排出源から回収した CO2の大半は輸送して地下に貯留する必要がある．

したがって，立ち上げた CCS プロジェクトを継続していくためには，CO2の輸送手段，貯

留場所の確保が必要となる．例えば，米国は陸上の CO2 貯留サイトが豊富であり，産業お

よび発電所の約 80%および 75%が，それぞれ 100 km および 50 km 以内に接続可能な貯留

場所をもつ．さらに，米国は全長 8000 km という世界最大の CO2パイプラインネットワー

クを有している．これらの豊富な既存 CCS チェーンが後押しとなり，米国は 2020 年時点

で世界全体の回収量の約2/3に相当する25 Mt/yearのCO2を回収できている(International 
Energy Agency, 2020)．また，欧州では，北海の海底下に豊富な貯留場所がある．近年では，

複数の小規模 CO2排出源から回収した CO2をパイプライン等で 1 か所にまとめ，より高容

量の CO2輸送・貯留インフラを共有することで，CCS のフルチェーンを確保するハブアン

ドクラスターなどの動きもある．例えば，ノルウェーでは，廃棄物発電プラントとセメント

プラントから回収した CO2 を共用の船舶で輸送し，北海へ貯留する Longship プロジェク

トが立ち上げられ，ノルウェー政府の資金援助などもあり現在建設が進んでいる(GCCSI, 
2021a)．一方，例えば日本では，CCS 貯留の適地調査などが進められているが，商用規模

の CO2 量を受け入れ可能な貯留場所を決定できておらず，商用化には至っていない．この

ように，安定かつ大容量の貯留場所や輸送インフラなどの確保は，各 CO2 排出源の保有者

がプロジェクト立ち上げを決断する際の前提となるため，国レベルで事業を本格的に進め

ていく必要があると言える． 
 
(3)インセンティブの不足と高いコスト 
 CCS はそれ自体で，利益を生み出すことはできない．CO2排出源を所有する民間企業は，

CO2分離回収がたとえ安いコストであったとしても，経済的動機がない限り，着手しない．

カーボンプライシングは，GHG に価格を付け，脱炭素手段の経済的動機を生み出す政策手

法である．フィンランドで 1990 年に世界初の炭素税が導入されて以来，各国で炭素税の導
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入がなされている．また，排出量取引も欧州連合の欧州域内排出量取引制度（European 
union emission trading scheme：EU ETS）を筆頭に世界中で様々な形で導入されてきた

(有村 et al., 2022)．World Bank によると，近年，炭素価格は上昇しており，価格付けの対

象となる GHG 排出量の割合も増えている．しかしながら，価格付けの対象となる GHG 排

出量の割合は，世界全体の GHG 排出量の 23%にとどまっている．図 1. 14 に，2022 年 4
月時点での世界のカーボンプライシングを示す．カーボンプライシングに関するハイレベ

ル委員会の報告書によると，パリ協定での 2 °C 目標の達成に向けて 2030 年までに必要な

炭素価格は 50～100 USD/t-CO2 とされているが，この価格帯を上回って価格付けされた

GHG排出量は2022年の世界全体のGHG排出量の4%にとどまる(The World Bank, 2022)． 
 
  

 
図 1. 14 世界のカーボンプライシング（2022 年 4 月）(The World Bank, 2022) 

 
CCS が経済的動機により実行されるためには，CO2 avoided コストが，炭素価格を下回

る必要がある．ここで，CO2 avoided コストの定義は，CCS 導入時のコスト総額が，CCS
を導入せずに炭素価格を支払う場合のコスト総額に釣り合うときの最低炭素価格であり，

その価格帯まで CO2 avoided コストを引き下げることが，CCS 導入の動機付けになる．し

かしながら，現時点において，CO2 avoided コストが 50 USD/t-CO2を下回ることは少なく

(GCCSI, 2021b)，ほとんどの地域における炭素価格を上回っている．また，Abdulla らは，

米国内で 39 の提案あるいは建設された CCS プロジェクトについて，2 つの統計学的分析

および専門家らの判断に基づき，プロジェクトの成功と失敗を左右する支配的要因を整理
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した(Abdulla et al., 2021)．ここでの専門家は CCS プロジェクトあるいは CCS 投資のため

の仕組みを加速させる政策に携わったことのある 13 名を指す．Abdulla らは，分析の結果

から，資本費，技術成熟度およびプロジェクトの採算性の信頼度の 3 つがプロジェクトを

成功させる上で特に重要であると結論づけている．以上より，CCS のコスト削減は重要な

課題である． 
 
1.4 アミン PCC 
1.4.1 分離回収技術におけるアミン PCC の位置づけ 
 1.2 節で述べたように，水力発電など再生可能かつ出力調整可能な発電システムを用いる

ことができない国や地域などでは，電力部門の低コスト化と電力安定供給を進めていく上

で，CCUS 付き火力発電が重要な選択肢になる．前述の通り，回収済み CO2 の大半は貯留

されることから，本論文では Utilization を除いた CCS に論点を絞る．また，CCS コスト

の中で比較的占める割合が大きい分離回収に特に着目して論じる．前述の通り，分離回収方

法として様々な技術が存在する．その中で，アミン系水溶液を用いる化学吸収法は低濃度

CO2 の分離回収に適しており，発電所からの排ガスの燃焼後分離（Post combustion CO2 
capture：PCC）において最も技術成熟度が高く，商用化の初期段階にあたる．図 1. 8 に示

したように，化学吸収法は，既に天然ガスプロセシングにおいて，酸性ガス（H2S，CO2）

を分離する技術として商用化済みであり，これらの蓄積された技術的知見を PCC にも応用

可能である(P. H. M. Feron, 2016)．また，燃焼前分離や酸素燃焼と異なり，PCC は既存の

火力発電の大幅な改修なしに後付け（レトロフィット）可能である．図 1. 6 で示したよう

な既設で年数の浅い火力発電所での脱炭素化の必要性を考えると，高い技術成熟度をもち

レトロフィット可能な化学吸収法による PCC は，今後数十年間における大規模展開の可能

性が最も高い重要技術であると言える．以上より，本論文ではアミン系水溶液を用いた化学

吸収法による PCC（以下，アミン PCC）に着目する． 
 
1.4.2 アミン PCC の概要とその課題 
図 1. 15 にアミン PCC のプロセスを示す．同図に示すように，設備としては主に吸収塔

と再生塔で構成される．発電所からの排ガスはガスクーラで冷却された後，吸収塔下部に送

られる．吸収塔では，被分離ガスである排ガスとアミン吸収液を向流接触させ，反応吸収に

より排ガス中から CO2 を選択的に吸収する．CO2 を吸収したアミン吸収液（リッチ液）は

再生塔へ送られる．再生塔では，リボイラによりアミン吸収液を加熱し，CO2を放散させア

ミン吸収液を再生する．再生塔上部から出たガスのうち，水蒸気はコンデンサで凝縮し再生

塔に戻され，残りが純 CO2（>99.9 vol%）として回収・圧縮されたのち，輸送・貯留あるい

は資源として利用される．再生されたアミン吸収液（リーン液）は再び吸収塔へ送られ，プ

ロセス内を循環する． 
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図 1. 15 アミン PCC プロセス (石川, 2012)に一部追記 

 
前節で述べたように，アミン PCC は脱炭素化の有望な技術であるが，以下に述べるよう

に大規模展開に向けては課題も多い．まず，操業コストが高い．アミン PCC の運転には，

液再生に要する熱エネルギー（再生熱量）およびポンプなどの補機類（Balance of plant：
BOP）の動力が必要となる．火力発電への適用を想定する場合，再生熱量は一般的に発電用

蒸気を抽気して供給することになり，補機類の動力は発電した電力の一部で賄うことにな

る．すなわち，アミン PCC の運転そのものが火力発電所にとってのエネルギーペナルティ

となる．火力発電所適用想定のアミン PCC では，前述のガスプロセシングにおける酸性ガ

ス分離などに比べて被分離ガスの CO2濃度が低いため，単位 CO2回収量当たりに要するエ

ネルギーペナルティが大きくなり，高い操業コストにつながる．また，発電所排ガスの流量

は大きいため，大型の吸収塔や再生塔が必要となり，資本費コストも高くなる(P. H. M. 
Feron, 2016; GCCSI, 2021b)．さらに，吸収液の劣化も重要な課題と考えられている

(Gouedard et al., 2012; Islam et al., 2011)．特に，ガスプロセシングにおける酸性ガス分

離などと比べて，発電所排ガスには酸素，窒素酸化物，硫黄酸化物などの酸化剤が多く含ま

れ，酸化劣化が生じやすい(P. H. M. Feron, 2016)．加えて，PCC 処理後の排ガスは大気に

直接放出されるので，アミンエミッションによる環境負荷の懸念がある(Morken et al., 
2017; Moser et al., 2021)． 
 
1.5 既往研究の問題提起と本研究の目的 
コスト低減は，1.3 節で述べたように CCUS 技術全般における最重要課題の一つである
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が，アミン PCC についても同様である．アミン PCC のコスト削減に向け，分離回収にお

けるエネルギーペナルティ削減は重要課題の一つである．特に，前節で述べた再生熱量の低

減に注力した既往研究が数多く存在する．吸収液開発は当該分野で最も進んでおり，従来標

準液である Monoethanolamine（MEA）に比べて優れた液特性を有する吸収液は数多く存

在する(Bernhardsen & Knuutila, 2017; Rochelle, 2016)．プロセス改良においては，再生

塔への液分岐投入（Rich split：RS）など追加的な資本費が比較的軽微で済む簡易的な方法

からリーン液の気化圧縮（Lean vapor compression：LVC）などより資本集約型でエネル

ギーペナルティ削減のインパクトが大きな方法まで様々な選択肢がある(Khalifa et al., 
2022; le Moullec et al., 2014; le Moullec & Neveux, 2016)．再生熱量は，液昇温熱，水の

蒸発潜熱および CO2 解離熱に分けられ，このうち，液昇温熱と水の蒸発潜熱は削減可能で

あるが，CO2解離熱は分離回収に不可欠であり削減が難しい．これまでの技術開発により，

再生熱量は削減されてきたものの，液昇温熱と水の蒸発潜熱には，依然として削減の余地が

ある(Li, Cousins, et al., 2016; Rochelle et al., 2019; Zhao et al., 2017)．アミン PCC のシ

ステム評価の既往研究において，プロセスや吸収液の改良による再生熱量の削減効果ある

いは再生熱量内訳の変化を評価した事例は数多くあるが，それでも削減できずに残った液

昇温熱と水の蒸発潜熱に着目し，両者のそれぞれに関与する吸収液の液特性や運転条件に

ついてのさらなる課題や両者の削減を阻む制約要因を明確化する試みはほとんど見当たら

ない．既に数多くの削減策がある今，このような試みもアミン PCC のさらなるコスト低減

に向け価値があると言える．また，コストについても，既往研究において数多くの試算事例

があり(P. H. M. Feron et al., 2020; James et al., 2019; Manzolini et al., 2015)，上述の技

術開発や Learning-by-doing などによりコストは着実に削減できている(GCCSI, 2021b)．
しかしながら，CO2解離熱のような削減困難なエネルギーペナルティがあるのと同様に，分

離回収コストの削減にも限界はある(Bui et al., 2018)．さらなるコスト削減を目指す上では，

現状と目標とのギャップを把握し，コスト内訳の整理から，今後の研究開発の指針を見出す

ことが重要である．このような目的でコストの内訳に着目した既往研究は限られており(Li, 
Leigh, et al., 2016; Matuszewski et al., 2011)，いずれも現状での技術開発を十分に反映し

た試算ではない．したがって，吸収液開発やプロセス改良等を取り入れた分離回収システム

のコスト試算を実施し，その内訳等を整理していくことが必要である．  
前述の通り，アミン PCC において，吸収液は長時間連続でプロセス内を循環し，液中の

アミンは酸化あるいは熱により化学反応を起こし新たな化学種（劣化生成物）を生成すなわ

ち劣化していく(Reynolds et al., 2016)．劣化生成物の過度な蓄積は，発泡や腐食など操業

上の問題を引き起こすこともある(Fytianos et al., 2016; Islam et al., 2011; Kittel et al., 
2009)．酸化防止剤等の予防策はあるものの劣化の完全な抑制は難しいとされており

(Nielsen, 2018; Voice, 2013)，リクレメーションにより劣化生成物を完全に除去することは，

操業コストの観点で難しい(Nielsen, 2018)．したがって，実際の操業では，リクレメーショ

ン等のコストを抑えつつ操業上の問題を回避するため，吸収液中の劣化生成物濃度を許容
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される範囲内に保った状態での継続的運転が想定される．このような運転が想定される以

上，劣化生成物が運転特性およびエネルギーペナルティへ及ぼす影響も，操業コストの観点

で重要である．しかしながら，既往研究において，特定のアミンにおける劣化生成物の分析・

同定の報告(da Silva et al., 2012; Gouedard et al., 2012; Reynolds et al., 2016)はあるもの

の，劣化生成物に起因する液特性変化，およびその運転特性とエネルギーペナルティへの影

響については，理解と評価が不十分である(Aronu et al., 2014; Cousins et al., 2015)．また，

吸収液が劣化し液特性などが変化した場合においても，未劣化液と同様にプロセスシミュ

レータ等の Computer aided engineering（CAE）ツールを用いてシステム評価や設計がで

きることが望ましいが，劣化液の複雑な組成がネックとなり吸収液モデルが構築できてお

らず，実現には至っていない． 
以上当該分野の現状を踏まえ，本論文は，アミン PCC の CCS 付き火力発電システムに

おいて，(1)さらなるエネルギーペナルティとコストの削減に向けた指針を得ること，(2)同
システムの吸収液劣化時においてエネルギーペナルティとコストを維持させることの二つ

を目的とし，以下の項目に取り組むこととした．(1)については，まず，システムの運転特

性，吸収液の液特性および運転条件等の関係性について整理し，それらを適切に考慮した新

たな評価方法により，既存の技術開発を取り入れたアミン PCCのシステム評価を実施する．

また，上記のシステムに加え，理想的な再生熱量を達成可能な仮想 PCC システムを用いた

場合でのコスト試算も実施し，コストの内訳から今後の削減策を考える．(2)については，

まず，実運転での主要劣化生成物を含んだ模擬劣化液を対象としたシステム評価により，劣

化が運転特性およびエネルギーペナルティへ及ぼす影響を調査し，劣化時の操業について

の指針を得る．なお，上述した通り，実運転では過度な劣化生成物の蓄積を回避した操業が

想定されることから，本論文では，経験的な知見に基づく劣化生成物濃度の許容範囲

(Cummings et al., 2007; IEAGHG, 2014; Kohl & Nielsen, 1997)内での操業を中心に評価

する．さらに，プロセスシミュレータによる CAE を劣化時にも広げるため，劣化液の吸収

液モデル構築の方法論を提案する．  
 

1.6 本論文の概要と構成 
第 1 章では，序論として CCUS 付き火力発電の今後の役割やアミン系水溶液を用いた化

学吸収法による燃焼後分離（アミン PCC）の位置づけ，課題等の研究背景を取り上げた．

今後の電力部門の脱炭素化に向け VRE を主軸とした電源構成が想定される中，出力調整可

能な電源が不可欠である．CCUS 付き火力発電は，その選択肢の一つとして重要であるが，

高いコストなどが課題となり大規模展開には至っていない．コストの中で特に大きな割合

を占める分離回収の中で，アミン PCC は既に実用化済みであり，今後数十年間における大

規模展開の可能性が最も高い重要技術である．その最重要課題であるコスト削減に向け

数々の技術開発があるものの，現状と目標値のギャップに着目したシステム評価は少なく，

今後の開発の指針が明確に定まっていないことを指摘した．また，アミン PCC で吸収液が
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劣化した際の運転特性およびエネルギーペナルティへの影響について理解と対策検討が不

十分であることも課題として述べた．以上を踏まえ，本論文では，エネルギーペナルティ削

減の現状と目標値のギャップに着目したシステムの運転特性評価とコスト試算，実運転で

の主要劣化生成物を含んだ模擬劣化液を対象としたシステム評価および劣化液の吸収液モ

デル構築の方法論の提案に取り組む．図 1. 16に本論文で述べる各項目を示す．本論文では，

同図の流れに沿い，第 2 章以降を下記の通り構成している． 
第 2 章では，当該分野の現状と本研究の位置づけを明確化するため，既往研究をレビュ

ーする．まず，エネルギーペナルティ低減に向けた吸収液開発とプロセス改良についてまと

める．次に，既往研究におけるアミンPCCシステムの評価方法とその課題について述べる．

吸収液劣化については，劣化現象の概要，実証試験での劣化挙動，予防策や対応策，液特性

や運転特性への影響評価および劣化を考慮したシミュレーションに関する既往研究をそれ

ぞれ総括する．最後に，CCS のコスト試算の既往研究についてまとめる． 
第 3 章では，汎用シミュレータ Aspen Plus®を用いてシミュレーションモデルを構築し，

未劣化時におけるシステムの運転特性を評価する．まず，PCC の吸収液モデルとして，従

来の標準液である MEA30 wt%水溶液および次世代標準液候補とされる 2-Amino-2-
methyl-1-propanol（AMP）27 wt%と Piperazine（PZ）13 wt%水溶液の二つを構築する．

また，化学吸収法プロセスおよびその導入対象である超々臨界圧微粉炭焚き火力発電

（Pulverized coal-fired power plant：PCPP）と天然ガス焚きガスタービン複合発電

（Natural gas combined cycle：NGCC）のプロセスシミュレーションモデルをそれぞれ構

築する．その上で，上記吸収液を用いた標準プロセス，プロセス改良を組み合わせた

AMP/PZ 水溶液のプロセスのそれぞれでシミュレーションを実施する．シミュレーション

で得られた結果を見直した評価方法に基づき整理し，エネルギーペナルティとその内訳，そ

の他の運転特性を考察することで，さらなるエネルギーペナルティとコストの削減に向け

た指針を得る．  
第 4 章では，吸収液の劣化に起因する各液特性の変化とその運転特性への影響を明らか

にすることを目的とし，代表的な劣化生成物であるギ酸がエネルギーペナルティに及ぼす

影響について評価する．まず，AMP27 wt%/PZ13 wt%水溶液にギ酸を添加した模擬劣化液

を作製し，主要な液特性試験および小規模 CO2 回収試験を実施する．また，第 3 章で構築

したモデルを用いて，火力発電所適用を想定したアミン PCC で模擬劣化液を用いた場合の

プロセスシミュレーションを実施する．その結果から液特性と運転特性の関係について整

理するとともに，他の吸収液や劣化生成物を用いた場合に，ここで得られた知見を応用でき

るかについても検討する．以上を踏まえ，劣化時の操業についての指針を得る． 
第 5 章では，プロセスシミュレータによる CAE の適用可能性を劣化時に拡張するため，

劣化液のモデル構築の方法論を提案する．劣化液は使用するアミン種や運転履歴により複

雑かつユニークな液組成をもつため，その組成を定量分析で把握しモデルに反映させるこ

とは容易ではなく，したがって液組成から液特性を模擬し運転特性を予測するという従来
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のボトムアップのモデル構築アプローチの適用が難しい．そこで，種々の劣化生成物を代表

した仮想物質により表現し，運転特性に対して支配的な液特性（気液平衡特性，比熱等）を

模擬するという総体的なアプローチを試みる．本研究では，小規模 CO2 回収試験装置によ

り作製した MEA 劣化液を模擬の対象とし，総体的アプローチで運転特性に対する影響が支

配的な液特性を模擬する．その上で，プロセスシミュレーションにより，同回収試験におけ

る劣化液の運転特性の再現を試みる． 
第 6 章では，第 3 章および第 4 章のプロセスシミュレーションで得られた結果を反映し

分離回収のコストを試算する．CCS のコストの全体像を把握するため，試算には分離回収・

圧縮，輸送および貯留の全段階（フルチェーン）を含める．コスト試算において工学的およ

び地理学的側面等の前提条件が支配的な影響を及ぼす点を考慮し，米国および日本での

CCS を想定した試算をそれぞれ実施する．試算結果より，エネルギーペナルティ削減策お

よび劣化生成物の蓄積が分離回収コストに及ぼす影響等を考察するとともに，CCS コスト

の全体像より今後のコスト削減に向けた方向性を明確化する． 
第 7 章では，結言として第 6 章までの内容を総括する．アミン系化学吸収法による CCS

付き火力発電における，さらなるエネルギーペナルティとコストの低減に向けた指針およ

び劣化への対応について得られた知見から，本論文の有用性について述べ，今後の展望につ

いて整理する．  
 

 
図 1. 16 本論文の構成と関連論文（太文字）および国際会議 
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第 2 章 既往研究レビュー 
 
2.1 はじめに 

第 1 章で述べたように，火力発電へのアミン PCC 適用はエネルギーペナルティ起因の操

業コスト増大および PCC 設備による資本費コスト増大を招き，これらのコスト削減が重要

である．アミン PCC の既往研究では，エネルギーペナルティ特に再生熱量の低減に向け，

吸収液やプロセス改良等の開発が，重点的に取り組まれてきた．まず，これらの開発の概

要についてまとめる．次に，既往研究におけるアミン PCC システムの評価方法とその課題

について述べる．吸収液劣化については，劣化現象の概要，実証試験での劣化挙動，予防

策や対応策，液特性や運転特性への影響評価および劣化を考慮したシミュレーションに関

する既往研究をそれぞれ総括する．最後に，CCS のコスト試算の既往研究についてまとめ

る．これらの総括を踏まえ，次章以降の研究方法を定める． 
 
2.2 吸収液開発 

アミン PCC による CO2 分離回収において，吸収液選定はエネルギーペナルティ起因の操

業コスト，資本費コストに直結する重要な要素である．特に，再生熱量の低減を主な目的

として，これまで数多くの吸収液が提案あるいは開発されてきた．再生熱量は単位回収 CO2

量当たりのリボイラ入熱量で定義され，GJ/t-CO2 などの単位が用いられる．式(2. 1)に示す

ように，再生熱量（𝑞𝑞reb）は，液昇温熱（𝑞𝑞sens），蒸発潜熱（𝑞𝑞vap），CO2 解離熱（𝑞𝑞des）に

分けられる．CO2 解離熱は，吸収塔内で吸収液中に溶解した CO2 が再生塔内で脱離する際

に必要な熱である．再生塔温度域での CO2 吸収反応熱が低いほど，CO2 解離熱は低くなる

が，後述するように蒸発潜熱は増える傾向にある．蒸発潜熱は，再生塔で溶媒，水溶液で

あれば水の蒸発に要する熱である．液昇温熱は，再生塔内での液の昇温に要する熱である．

再生塔内での水の分圧に対する CO2 分圧が大きくなるにつれて蒸発潜熱は小さくなり，再

生塔温度域での平衡 CO2 分圧が高い吸収液が蒸発潜熱削減の観点で望ましい．また，吸収

塔温度域および再生塔温度域での吸収液の単位質量あたりの吸収可能な CO2 量の差分，す

なわち CO2 吸収容量が大きくなるほど，より低い液流量で済むため液昇温熱削減の観点で

望ましい．これまで提案，開発されてきた吸収液としては，アミン水溶液，非水系溶液，

相分離液，アミノ酸系水溶液，イオン液体，無機塩（K2CO3）水溶液などがある．これら

のうち，相分離液，アミノ酸系水溶液，イオン液体などについては，2014 年から 2020 年

にかけて技術成熟度レベル（Technology readiness level：TRL）はあまり上がっておらず，

実証段階にとどまっている(GCCSI, 2021b)．無機塩（K2CO3）水溶液は商用済みであるが，

主な適用先はアンモニア製造，肥料プラントなど産業部門である(GCCSI, 2021b; Smith et 
al., 2016)．非水系溶液は，近年 ION Clean Energy(Ion engineering, 2019)や CHN 
Energy(CHN ENERGY, 2021)などの企業が主体となって，パイロットプラントでの実証試
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験が実施されており，商用規模事業に向けた Front end engineering design（FEED）スタ

ディも進んでいる(GCCSI, 2021b)．したがって，今後の化学吸収法による PCC においては，

アミン水溶液および非水系溶液が主流になると想定される．それゆえ，本節では，アミン

水溶液および非水系溶液について述べる． 
 

𝑞𝑞reb = 𝑞𝑞sens + 𝑞𝑞vap + 𝑞𝑞des  (2. 1) 

 
2.2.1 アミン水溶液 
まず，単体アミンの水溶液について述べる．アルカノールアミンは CO2 分離回収に用い

られる最も一般的なアミンであり，最低一つのヒドロキシ基とアミノ基を有する．ヒドロ

キシ基はアミンの蒸気圧低減および水への溶解度増大に寄与し，アミノ基は塩基として働

き CO2の化学吸収を促進する．アミノ基の N 原子まわりの置換基の数が 1 つであれば 1 級

アミン，2 つであれば 2 級アミン，3 つであれば 3 級アミンと呼ばれる．アミンと CO2 の

反応は主にカルバメート生成および重炭酸イオン生成の 2 種類が存在し，それぞれ式(2. 2)
および(2. 3)で表される．一般的に 1 級アミンおよび 2 級アミンではカルバメート生成が速

やかに進行する．カルバメート生成反応は，1 モルの CO2につきアミン 2 モルが必要にな

る．一方で，3 級アミンはカルバメート生成に必要な N 原子周りの水素が存在しないため，

カルバメートが生成されず，代わりに重炭酸イオンが生成される．また，アミノ基の周囲

に立体障害を持つ AMP や 2-Isopropylaminoethanol（IPAE）などはヒンダードアミンと

呼ばれ，カルバメート生成が生じにくく，重炭酸イオン生成が主な CO2 吸収反応である．

重炭酸イオン生成は，1 モルの CO2吸収に必要なアミンは 1 モルである．式(2. 2)および(2. 
3)で示した反応に必要なアミン数の違いにより，重炭酸イオン生成が主反応であるアミンは，

カルバメート生成が主反応であるアミンに比べて，アミン 1 モル当たりの吸収 CO2モル量

で定義される CO2 ローディングは大きくなる傾向にある． 
 

2R1R2NH + CO2 ↔ R1R2NH2
+ + R1R2NCOO− (2. 2) 

R1R2R3N + CO2 + H2O ↔ R1R2R3NH+ + HCO3
− (2. 3) 

  
最も一般的なアミンは MEA である．既に MEA の 30 wt%水溶液は Fluor 社らによって

燃焼後排ガスを対象とした多くの CO2分離回収において商用利用されており，MEA 水溶液

を対象としたパイロットプラントやベンチプラントでの試験結果なども数多く報告されて

いる．MEA は主要な吸収液の中では最も安価であり，アンモニアおよび不凍ポリエステル

の原材料であるエチレンオキシドの反応から大量生産される(G. T. Rochelle, 2016)．MEA
は，1 級アミンでカルバメート生成が CO2 吸収における主な反応であり，酸解離定数が比
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較的大きいため，標準的な CO2 吸収速度をもっている．また，アミン吸収液の中では比較

的低粘度である．しかしながら，CO2 吸収容量が比較的小さいこと，酸化劣化しやすいこ

となどが欠点である． 
既往研究では，MEA30 wt%水溶液をベンチマークとして，その性能を上回る吸収液の開

発が進められてきた．研究開発の一例として，再生熱量のうち CO2 解離熱を削減すべく，

MEA 水溶液より CO2 吸収反応熱が低いアミン吸収液の開発がある(Chowdhury et al., 
2013; Zhao et al., 2017)．しかしながら，Oexmann らが式(2. 4)に示す Gibbs Helmholtz
式を用いて指摘しているように，CO2 吸収反応熱が高いアミンほど，所与の CO2 ローディ

ングにおける平衡 CO2 分圧の温度依存性が大きくなるため，再生塔内部の CO2分圧が高く

なり，蒸発潜熱を削減できる．したがって，温度スイングを用いる化学吸収法においては，

CO2 吸収反応熱が適度に高いアミンを用いることが再生熱量削減の観点において望ましい

というのが一般的な見解となっている(Lin, 2016; Oexmann & Kather, 2010; G. Rochelle 
et al., 2011; G. T. Rochelle, 2016)． 

 

d�ln𝑃𝑃CO2
∗ �

d �1
𝑇𝑇�

=
∆𝐻𝐻abs

R  (2. 4) 

 
前述の通り，CO2吸収容量は液昇温熱削減の観点で重要である．Li は，50 以上の吸収液

を対象に，CO2 吸収容量の実験結果をまとめた(L. Li, 2015)．その結果，4.8 m AMP や 8 m 
2-Piperidineethanol（2-PE）などのヒンダードアミン，5 m PZ や 8 m 2-Methylpiperazine
（2-MPZ）などのピペラジンとその派生種，PZ と AMP のブレンド液などが高い CO2 吸収

容量をもつことを示した．同文献では，アミノ酸の水溶液は，アミン水溶液に比べて全般

的に CO2吸収容量が小さいことも示された．また，Bernhardsen と Knuutila は，132 の

アミン吸収液の CO2吸収容量の実験結果をレビューし，前述の 2-PE，IPAE などのヒンダ

ードアミンや N,N-Diethylethanolamine（DEEA）などの 3 級アミンの CO2 吸収容量が大

きいことを示した(Bernhardsen & Knuutila, 2017)．同文献では，評価対象のほとんどの

アミンは MEA に比べて大きな CO2 吸収容量をもっているが，突出して大きな CO2吸収容

量をもったアミンは見られなかったと結論付けている． 
 PZ は，MEA 水溶液に代わる吸収剤として，特にテキサス州立大学オースティン校など

で注目されてきた(G. Rochelle et al., 2011)．PZ は 2 級の環状ジアミンで，いくつかの優れ

た特徴をもつ．まず，CO2 との反応速度が速い．また，ジアミンであるため，理論上アミ

ン 1 分子で CO2を 2 分子吸収できる．劣化耐性にも優れている．CO2 吸収反応熱は低く，

上述の蒸発潜熱削減の観点では不利であるが，耐熱性があるため(Freeman & Rochelle, 
2011, 2012)，再生塔温度域を 150 °C 程度まで上げることで，その欠点をカバーできる．ま

た，窒素酸化物と反応して発がん性のあるニトロソアミンを生じる懸念も指摘されている
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が，ニトロソアミンは 150 °C まで昇温することにより，容易に分解できることも確認され

ている(G. T. Rochelle, 2016)．一方で，高濃度・低温・低ローディング域で固体析出の問題

があり，析出抑制のために操業における CO2 ローディングの範囲が制限されるのが課題で

ある．PZ 水溶液を用いたパイロットプラントでの実証試験は既に進められている(Cousins 
et al., 2015; Nielsen et al., 2013; G. T. Rochelle et al., 2019)が，米国以外ではあまり見ら

れない． 
前述の通り，ヒンダードアミンは，重炭酸イオン生成を主な CO2 吸収反応経路とし，高

い CO2吸収容量をもつことから，既に商用利用もされている(Sherman, 2016)有効なアミン

である．例えば，関西電力株式会社と三菱重工エンジニアリング株式会社の共同で開発さ

れた KM CDR Process®（KANSAI MITSUBISHI Carbon Dioxide Recovery Process）に

おける吸収液である KS-1，KS-2，KS-3 には，ヒンダードアミンが使用されている．KM CDR 
Process®は，石炭火力排ガスからの CO2分離回収設備で世界最大規模の Petra Nova プロ

ジェクトに採用されている(IEAGHG, 2022)．また，AMP は代表的なヒンダードアミンで

あり，プロトン化反応の反応エンタルピーも大きい(Puxty & Maeder, 2016)ことから，再

生熱量削減に有効である．その他，IPAE なども近年注目されているヒンダードアミンで

(Yamada et al., 2013)，次世代の標準液候補の一つになっている(IEAGHG, 2022)．一方で，

ヒンダードアミンは，反応速度が遅い重炭酸イオン生成が主反応であり，CO2 吸収速度が

遅い点が課題である．そこで，CO2 吸収速度が速い PZ などを助剤として添加するブレンド

液の開発が盛んである．特に，AMP と PZ のブレンド液は，パイロットプラント等での実

証試験も進んでおり(Knudsen et al., 2011; Mangalapally & Hasse, 2011; Rabensteiner et 
al., 2016; von Harbou et al., 2013)，近年の次世代標準液候補と位置付けられている(Feron 
et al., 2020; IEAGHG, 2022; Voice, 2013)． 

アミン水溶液を用いた PCC の実証あるいは商用規模の運転における再生熱量としては，

2.1～2.6 GJ/t-CO2が達成できている．例えば，前述の三菱重工による KM CDR Process®

では，石炭火力排ガスを対象とした場合の再生熱量は 2.44～2.6 GJ/t-CO2 である(Feron et 
al., 2020; Iijima et al., 2011)．Shell Cansolv プロセスでは，石炭火力およびガス火力排ガ

スを対象とした場合の再生熱量はそれぞれ，2.2～2.8 GJ/t-CO2 および 2.3～2.9 GJ/t-CO2

である(Feron et al., 2020; Just, 2013; Singh & Stéphenne, 2014; Stéphenne, 2014)．また，

Rochelle らは，5 m PZ を吸収液として用い，プロセス改良を加えたパイロットプラントで

の実証試験により，2.1 GJ/t-CO2を達成している(G. T. Rochelle et al., 2019)． 
 
2.2.2 非水系溶液 
 アミン PCC において再生熱量の低減のためには，特に液昇温熱と水の蒸発潜熱の削減が

重要である．アミン水溶液の溶媒である水は，比熱および蒸発潜熱が大きい．そこで，溶

媒である水の一部あるいはすべてを他の物理吸収溶媒などに置き換えたウォーターリーン

溶液，非水溶液の開発が進められてきた(Heldebrant et al., 2017; IEAGHG, 2022)．溶媒の



  第 2 章 既往研究レビュー 

31 
 

代表例としては，揮発性の高いメタノールやエタノール，不揮発性のエチレングリコール，

N-Methyl-2-pyrrolidone（NMP）などがある(Semenova & Leites, 1977; Wanderley et al., 
2020; Yuan, 2018)．一般的に，揮発性の高いメタノールやエタノールは低粘度であるが，

蒸発潜熱が大きくなる．一方で，不揮発性のエチレングリコールや NMP は，蒸発潜熱は小

さくできるが，高粘度であることが課題である(Wanderley et al., 2021)．ウォーターリーン

溶液においても，MEA などを用いた場合は，カルバメート生成反応が主な CO2吸収反応で

ある．ただし，MDEA などでは，アルキルカルボネート生成反応が起きて，CO2 を吸収す

る場合もある．既往研究では，水を他の溶媒に置き換えた場合における，気液平衡特性，

CO2 吸収反応熱および CO2 吸収速度などの主要な液特性についての実験的評価がある

(Wanderley et al., 2020; Yuan, 2018)．全体的な傾向としては，水を他の溶媒に置き換える

ことにより，所与の CO2分圧における CO2 吸収量，CO2 とアミンの反応速度，CO2吸収速

度は減り，CO2 吸収反応熱はほとんど変わらないあるいは若干増加する(Wanderley et al., 
2021)．また，既にパイロットプラント等での実証試験も実施されている．Semenova と

Leites は，CO2 濃度約 20 vol%の排ガスからの CO2 分離回収を実施し，NMP，

Tetrahydrofurfuryl alcohol（THFA）およびエチレングリコールを溶媒として用い，再生

熱量はそれぞれ 2.7 GJ/t-CO2，2.7 GJ/t-CO2 および 3.5 GJ/t-CO2 であった(Semenova & 
Leites, 1977)．また，James Zhou らは，Stiftelsen for industriell og teknisk forskning
（SINTEF）のパイロットプラントにて，非水溶液を用い，CO2濃度 12～15 vol%の排ガス

から CO2 分離回収の実証試験を実施し，インタークーラ等のプロセス改良策も取り入れる

ことで，2.3 GJ/t-CO2 の再生熱量を達成した(James Zhou et al., 2018)． 
  
2.3 プロセス改良 

アミン PCC においては，吸収液開発などと同様に，数多くのプロセス改良が，エネルギ

ーペナルティ削減のために提案されてきた(le Moullec et al., 2014; le Moullec & Neveux, 
2016)．近年のプロセス改良のレビュー論文によると，その種類は 28 にのぼる(Khalifa et al., 
2022)．ここでは，特によく用いられているプロセス改良策の概要について述べる． 

 
2.3.1 吸収塔内部冷却 
 吸収塔内部冷却（Absorber intercooling：AIC）は，吸収塔を流下する吸収液を塔内部か

ら取り出しクーラで冷却した後，塔内に戻すプロセスであり，既往研究で数多く用いられ

ている(Amrollahi et al., 2012; Gao & Rochelle, 2020; Karimi et al., 2011a; Knudsen et al., 
2011; Oh et al., 2018; Rezazadeh et al., 2017; Sachde & Rochelle, 2014; Tobiesen et al., 
2007; Xue et al., 2018; Zhao et al., 2017)．AIC により，吸収塔の液温度が下がるため，気

液平衡特性として所与の CO2 分圧における平衡 CO2 ローディングは増大し，リッチ液の

CO2ローディングが増大する．リッチ液の CO2ローディング増大は，再生塔内の CO2分圧

を増加させ，蒸発潜熱を減少させる．したがって，AIC は，再生熱量の低減につながる．
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ただし，気液平衡特性の変化により，CO2 吸収フラックスの濃度差駆動力は増大する一方

で，吸収液の温度が下がると反応速度定数は小さくなり，物質拡散の速度は落ちる(Khalifa 
et al., 2022)． 
 
2.3.2 リッチ液分岐 
 リッチ液分岐（Rich split：RS）は，吸収塔下部から出たリッチ液の一部を分岐し，リッ

チ液とリーン液の熱交換器（Rich and lean heat exchanger，以下 RLHX）を介することな

く再生塔上部に投入するプロセスであり，追加的な設備等は不要で再生熱量の削減が可能

であることから，広く取り入れられている(Cousins et al., 2012; Feron et al., 2020; K. Li, 
Cousins, et al., 2016; Oh et al., 2018; Xue et al., 2018; Zhang et al., 2017; Zhao et al., 
2017)．再生塔上部のガスは，RLHX を介さず塔上部から投入された低温のリッチ液によっ

て冷却され，ガス中の水蒸気凝縮が促進されるため蒸発潜熱およびコンデンサ負荷を削減

できる． 
 
2.3.3 リーン液の気化圧縮 
 リーン液の気化圧縮（Lean vapor compression：LVC）は，再生塔下部から出たリーン

液をタンク内でフラッシュさせることで主に水と CO2 から成るガスを発生させ，そのガス

を圧縮し再生塔に戻すプロセスであり，AIC と RS と同様に研究事例は多い(Amrollahi et 
al., 2012; Karimi et al., 2011b; Xue et al., 2018; Zhang et al., 2017; Zoelle et al., 2015)．
タンクで発生したガスは，リーン液から得た熱と圧縮機での圧縮により，高温高圧の状態

で再生塔に戻されるため，CO2解離等の熱供給源となり，リボイラ入熱を削減できる． 
 
2.3.4 排ガス予冷 
排ガス予冷（Flue gas precooling：FGP）は，発電所から出た排ガスを，吸収塔下部に

投入する前に冷却するプロセスであり，上記 3 つに比べれば事例は少ないが一般的かつ簡

易な改良策の一つである(Ayittey et al., 2020; Kvamsdal et al., 2009; Oexmann & Kather, 
2009; Tobiesen et al., 2007; Xue et al., 2018)．FGP の目的は，AIC と同様に吸収塔内の液

温度を低下させることである．液温度が低下することで，気液平衡特性として所与の CO2

分圧における平衡 CO2 ローディングは増大し，リッチ液の CO2 ローディングが増大するた

め，再生塔での蒸発潜熱を削減できる．しかしながら，AMP/PZ 水溶液など吸収液の種類

によっては，FGP により液温が過度に低下して固体析出が生じることもあるため，留意が

必要である(Benquet et al., 2021)． 
 
2.4 アミン PCC システムの評価方法 
前節までで述べたように，アミン PCC におけるエネルギーペナルティ特に再生熱量の低

減に向け，アミン吸収液の開発およびプロセス改良等が進められてきた．再生熱量（𝑞𝑞reb）
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は，液昇温熱（𝑞𝑞sens），蒸発潜熱（𝑞𝑞vap），CO2解離熱（𝑞𝑞des）に分けられる．これら 3 つの

熱のうち，𝑞𝑞desは，一般的にはプロセス改良や運転条件の変更で削減することは難しい(Zhao 
et al., 2017)．これまで，CO2 解離熱すなわち高温域での CO2 吸収反応熱が低いアミン吸収

液の開発なども進められてきた(Chowdhury et al., 2013; Zhao et al., 2017)が，2.2.1 節で

述べた通り，CO2 吸収反応熱が適度に高いアミンを用いることが，吸収液の平衡 CO2 分圧

の温度依存性を大きくし蒸発潜熱の削減に寄与するため，再生熱量削減の観点において望

ましいというのが一般的な見解となっている(Heldebrant et al., 2017; Meldon, 2011; 
Oexmann & Kather, 2010; G. Rochelle et al., 2011)．既往研究において，プロセスや吸収

液の改良によって𝑞𝑞rebが削減されても，𝑞𝑞sensと𝑞𝑞vapの和は𝑞𝑞rebの 30～40%程度を占めており

(K. Li, Cousins, et al., 2016; G. T. Rochelle et al., 2019; Zhao et al., 2017)，依然として削

減の余地はある．したがって，今後の研究開発では𝑞𝑞reb ≅ 𝑞𝑞desとすることを目標に，削減に

向けた方針を定めていく必要がある． 
アミン PCC のシステム評価の既往研究において，プロセスや吸収液の改良による𝑞𝑞rebの

削減率あるいは𝑞𝑞rebの内訳の変化を示した事例は数多くあるが，それでも削減できずに残っ

た𝑞𝑞sensと𝑞𝑞vapに着目し，両者のそれぞれに関与する吸収液の液特性や運転条件についての課

題を明確化する試みはほとんど見られない．既に数多くの削減策がある今，新規の吸収液

やプロセス改良案を開発するだけではなく，現状と目標のギャップに着目し，課題を明確

化する研究は価値があると言える．本論文でこのようなシステム評価を実施していくにあ

たり，以下，既往研究におけるシステム評価方法とその課題について述べる． 
まず，既往研究における再生熱量内訳の計算方法について述べる．式(2. 5)に示すように，

リボイラ入熱量（𝑄𝑄reb）の内訳は，液昇温熱（𝑄𝑄sens），水の蒸発潜熱（𝑄𝑄vap），CO2 解離熱

（𝑄𝑄des）であり，同式の両辺を CO2 回収量で除することで，式(2. 1)で示した再生熱量の内

訳が計算される．図 2. 1 に，アミン PCC プロセスを示す．また，図 2. 2 に，熱交換器内の

主流方向の位置に対する各流体（リーン液とリッチ液）の温度分布のイメージを示す．𝑄𝑄sens
は，式(2. 6)に示すように，図 2. 1 中の∆𝑇𝑇RLHX,hで示された RLHX 高温側の流体温度差すな

わち再生塔入口出口の温度差，液の比熱および液流量で計算されてきた(Freguia & 
Rochelle, 2003; K. Li, Cousins, et al., 2016; Meldon, 2011; Oexmann & Kather, 2010; G. T. 
Rochelle, 2016; Zhao et al., 2017)．また，これらのシステム評価において，∆𝑇𝑇RLHX,hは与条

件として与えられている． 
 

𝑄𝑄reb = 𝑄𝑄sens + 𝑄𝑄vap + 𝑄𝑄des  (2. 5) 

𝑄𝑄sens = (𝑐𝑐p ∙ 𝐿𝐿lean ∙ ∆𝑇𝑇RLHX,h) 1000⁄  (2. 6) 

 
ここで，上記の𝑄𝑄sensの計算方法に二つの問題点がある．第一の問題点は，∆𝑇𝑇RLHX,hを用い

ることである．図 2. 1 中の赤の鎖線で示した境界で熱バランスを考えると，再生塔上部よ
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り投入されたリッチ液が∆𝑇𝑇RLHX,hだけ昇温されて下部より戻されるため，∆𝑇𝑇RLHX,hから𝑄𝑄sens
を計算することは適当に見えるが，下記の理由により過大に見積もる可能性がある．図 2. 1
に示すように，再生塔下部より出たリーン液がもつ顕熱の大部分は外部に捨てられるわけ

ではなく，RLHX でのリーン液とリッチ液の熱交換により回収される．したがって，厳密

には，外部に捨てられる熱とは RLHX を出た後のリーン液の顕熱であり，図 2. 1 の赤の実

線で示した境界で熱バランスを考え，吸収塔下部よりこの境界に入るリッチ液と RLHX を

通り同境界から出ていくリーン液のエンタルピー流量の差を𝑄𝑄sensと考えるのが適当である．

この場合，𝑄𝑄sensは∆𝑇𝑇RLHX,hの代わりに低温側の流体温度差（∆𝑇𝑇RLHX,c）を用い，式(2. 7)より

計算される．仮に，図 2. 2 中の∆𝑇𝑇RLHX,cが∆𝑇𝑇RLHX,hと同程度の値であれば，式(2. 6)，(2. 7)
のいずれを用いて計算しても，𝑄𝑄sensはほとんど変わらない．しかしながら，熱交換器内部

において，リーン液は温度が低下するのみであるが，リッチ液ではリーン液から回収した

熱で昇温のみならず CO2解離も生じる．リッチ液分岐などを用いない標準プロセスの場合，

この CO2 解離により，図 2. 2 中の低温側の流体温度差∆𝑇𝑇RLHX,cに比べて，∆𝑇𝑇RLHX,hが必然的

に大きくなる(Lin, 2016)．すなわち，∆𝑇𝑇RLHX,hを用いることで，𝑄𝑄sensを過大に評価している

ことになる．第二の問題点は，与条件として与えた∆𝑇𝑇RLHX,hにより𝑄𝑄sensを計算することであ

る．実運転において，∆𝑇𝑇RLHX,cおよび∆𝑇𝑇RLHX,hは，熱交換器の機械的特性として所与の伝熱

面積，熱伝達率および RLHX を通る吸収液の液流量によって決まる運転特性である．熱伝

達率は，吸収液の液特性や RLHX 内部の液流速などによって決まるため，吸収液の種類や

運転条件などが異なれば，∆𝑇𝑇RLHX,cおよび∆𝑇𝑇RLHX,hは変わる．本来運転特性である指標を与

条件として与えてしまうことで，得られた結果の要因を吸収液の液特性や運転条件などに

帰することができなくなる．したがって，再生熱量の評価において，∆𝑇𝑇RLHX,cおよび∆𝑇𝑇RLHX,h

は，所与の伝熱面積，吸収液の液流量および液特性等から計算した熱伝達率より計算する

ことが望ましい． 
 

𝑄𝑄sens = (𝑐𝑐p ∙ 𝐿𝐿lean ∙ ∆𝑇𝑇RLHX,c) 1000⁄   (2. 7) 

 
第二の問題点は，RLHX だけに限られたものではない．火力発電所への適用を想定した

アミン PCC システムには，吸収液の液特性や運転条件などシステムの運転特性を決定づけ

る諸因子が存在する．これら諸因子間には，因果関係，相関関係などが存在し，これらの

関係性をここでは機能連関と定義する．図 2. 3 に，火力発電所への適用を想定したアミン

PCC システムの機能連関を示す．当該分野ではアミン PCC 適用に伴う発電効率低下分，す

なわち発電効率ペナルティ（∆𝜂𝜂PCC）をエネルギーペナルティの指標とすることが一般的で

ある(Kather et al., 2016; van Wagener et al., 2014)．∆𝜂𝜂PCCは，再生塔で必要な再生熱量に

起因する発電ロス（𝑊𝑊reb）起因とアミン PCC に要する補機動力等での発電ロス（𝑊𝑊comp，

𝑊𝑊pumpなど）起因に大別できる．一般的に，再生熱量は発電所の蒸気サイクルを循環する蒸

気の一部を抽気して供給されるため，蒸気タービンでの発電量が低下する．アミン PCC の



  第 2 章 既往研究レビュー 

35 
 

補機としては，アミン吸収液等の液体を循環させるためのポンプ，吸収塔へ被分離ガスを

送り込むためのブロワ，回収後の CO2 を圧縮するための圧縮機などがある．これらの発電

ロスは，図 2. 3 中の灰色の BOX で示したアミン PCC の運転特性で決定される．同図に示

すように，アミン PCC の運転特性には，吸収液の液特性，設備仕様，プロセスの運転条件

が複雑に関与している．図 2. 4 に図 2. 3 のうち簡素化のため抜粋した，アミン PCC の運転

条件，運転特性およびエネルギーペナルティの機能連関を示す．表 2. 1 に，火力発電への

適用を想定したアミン PCC について，プロセスシミュレーションを用いて運転条件の感度

解析を実施したシステム評価の事例をまとめる．また，同表には，図 2. 4 の a～h で示した

機能連関について，各事例で考慮済みの部分と未考慮の部分をそれぞれ示しており，既往

研究においては機能連関が包括的に考慮されていないことがわかる．例えば，吸収液流量

（𝐿𝐿）を変えれば，リッチ液とリーン液の熱交換器における液流速が変化し，熱伝達率（𝑈𝑈）

と圧損（∆𝑃𝑃）に影響を及ぼす．しかしながら，ほとんどの既往研究では，液流量変更時に

おいても，𝑈𝑈および∆𝑃𝑃を未考慮あるいは一定値と仮定して計算している．このように，PCC
の機能連関が考慮されていなければ，得られた結果の要因を吸収液の液特性や運転条件な

どに帰することができず，エネルギーペナルティのさらなる低減に向けた課題を明確化で

きない． 
以上の課題をふまえ，本論文の第 3 章では，評価方法を見直した上で，火力発電への適

用を想定したアミン PCC のプロセスシミュレーションを実施する． 

 
図 2. 1 アミン PCC のプロセスフロー図 (石川, 2012)を一部改変 
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図 2. 2 熱交換器内の流体の温度分布 左図：(Reppich, 1999) 

 

 
図 2. 3 火力発電所システムへの適用を想定したアミン PCC の機能連関 
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図 2. 4 アミン PCC の運転条件，運転特性およびエネルギーペナルティの機能連関 

(Isogai & Nakagaki, 2023)を一部改変 
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表 2. 1 アミン PCC の運転条件の感度解析を実施したプロセスシミュレーション (Isogai & Nakagaki, 2023)を和訳 

参考文献 発電シ

ステム 
吸収液 評価指

標 
操作した運

転条件 
固定した運転

条件 
a b c d e f g h 

(Feron et al., 2020) PCPP, 
NGCC 

MEA, 
AMP/PZ 

Cost, 𝜂𝜂, 
SRD 

𝐿𝐿 𝐺𝐺⁄   𝑃𝑃str,∆𝑇𝑇RLHX, 
CCR 

✓ ✓ ✓ Fix-
ed 

N/A N/A N/A ✓ 

(Feron et al., 2019) PCPP, 
NGCC 

MEA Cost, 𝜂𝜂, 
SRD 

CCR, 𝐿𝐿 𝐺𝐺⁄  𝑃𝑃str,∆𝑇𝑇RLHX  ✓ ✓ N/A Fix-
ed 

N/A N/A N/A N/A 

(Manzolini et al., 
2015; Sanchez 
Fernandez et al., 
2014) 

PCPP, 
NGCC 

MEA, 
AMP/PZ 

Cost, 𝜂𝜂, 
SRD 

LL 𝑃𝑃str,∆𝑇𝑇RLHX, 
CCR 

Fix-
ed 

N/A ✓ Fix-
ed 

N/A N/A Fix-
ed 

N/A 

(Cifre et al., 2009) PCPP MEA 𝜂𝜂, SRD 𝐿𝐿 𝐺𝐺⁄ , 𝑃𝑃str CCR, *1 ✓ ✓ ✓ *2 N/A N/A N/A *2 
(van Wagener et al., 
2014) 

PCPP PZ ∆𝜂𝜂, 
SRD 

𝐿𝐿 𝐺𝐺⁄ , 𝑇𝑇str CCR, ∆𝑇𝑇RLHX ✓ ✓ ✓ N/A N/A N/A Fix-
ed 

✓ 

(Liang et al., 2011) PCPP MEA 𝜂𝜂, SRD 𝑃𝑃str, CCR LL, ∆𝑇𝑇RLHX ✓ ✓ ✓ N/A N/A N/A N/A N/A 
(Oh et al., 2018) PCPP MEA 𝜂𝜂, SRD LL CCR, 𝑃𝑃str ✓ ✓ N/A N/A *2 N/A N/A N/A 
(Lindqvist et al., 
2014) 

NGCC MEA, 
NGS 

𝜂𝜂, SRD 𝐿𝐿 𝐺𝐺⁄ , 𝑃𝑃str CCR, *1 ✓*3 ✓ ✓ N/A N/A N/A N/A N/A 

(Kather et al., 2016; 
Oexmann et al., 
2012) 

PCPP MEA ∆𝜂𝜂, 
SRD 

𝑇𝑇str, 𝐿𝐿 𝐺𝐺⁄  CCR, *1 ✓*4 ✓ N/A N/A N/A N/A N/A ✓ 

(Otitoju et al., 2021) NGCC PZ Cost, 𝜂𝜂, 
SRD 

LL CCR, 𝑃𝑃str, 
∆𝑇𝑇RLHX 

✓*3 ✓ ✓ N/A N/A N/A Fix-
ed 

✓ 
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(Zhao et al., 2017) PCPP MDEA/
PZ 

∆𝜂𝜂, 
SRD 

LL, 𝑃𝑃str CCR, ∆𝑇𝑇RLHX ✓*3 ✓ ✓ Fix-
ed 

N/A N/A Fix-
ed 

✓ 

(Lin & Rochelle, 
2014) 

PCPP PZ Cost, 
EW 

LL, 
∆𝑇𝑇RLHX 

CCR, 𝑇𝑇str ✓*3 ✓*5 ✓ N/A *2 N/A Fix-
ed 

N/A 

(Rezazadeh et al., 
2016) 

NGCC MEA ∆𝜂𝜂, 
SRD 

LL, 
∆𝑇𝑇RLHX 

CCR, 𝑃𝑃str ✓*3 ✓*5 ✓ N/A N/A N/A N/A N/A 

(Oexmann et al., 
2008) 

PCPP K2CO3 

/PZ 
Cost, 𝜂𝜂, 
EW, 
SRD 

LL, CCR, 
𝑃𝑃str 

∆𝑇𝑇RLHX  ✓*3 ✓ *2 *2 N/A *2 N/A *2 

(Abu-Zahra, 
Niederer, et al., 
2007; Abu-Zahra, 
Schneiders, et al., 
2007) 

PCPP MEA Cost, 
SRD, 
CD 

LL, CCR, 
𝑃𝑃str 

*1 N/A *2 *2 N/A N/A N/A N/A N/A 

(Agbonghae et al., 
2014) 

PCPP, 
NGCC 

MEA Cost, 
SRD, 
CD 

LL, 𝐿𝐿 𝐺𝐺⁄  CCR, 𝑃𝑃str, 
∆𝑇𝑇RLHX 

N/A N/A ✓ ✓ N/A Fix-
ed 

Fix-
ed 

✓ 

(Zhang et al., 2017) PCPP AMP/PZ EW, 
SRD 

𝐿𝐿 𝐺𝐺⁄ , CCR, 
𝑃𝑃str 

∆𝑇𝑇RLHX  ✓*3 *2 N/A N/A N/A N/A N/A N/A 

(K. Li, Cousins, et 
al., 2016; K. Li, 
Leigh, et al., 2016) 

PCPP MEA Cost, 
SRD 

LL, 
∆𝑇𝑇RLHX, 
𝑃𝑃str 

CCR ✓*3 N/A Fix-
ed 

Fix-
ed 

N/A N/A N/A Fix-
ed 

CCR：CO2 capture rate（CO2回収率）; CD：Cooling duty（冷却熱量）; EW：Equivalent work（熱の等価仕事量）; LL：Lean CO2 loading
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（リーン CO2 ローディング）; NGS：Novel generic solvent; SRD：Specific reboiler duty（再生熱量）．表最上段の a～h は，図 2. 4 の同

表記で示された機能連関に対応する．表中の✓は，その機能連関が考慮されていることを，N/A はその機能連関が未考慮あるいは考慮の有

無が不明であることを示している．Fixed は，その機能連関について，運転条件の操作に関係なく固定値あるいは仮定値を与えたことを示

す．*1：RLHX の条件設定について言及なし．*2：その機能連関について言及はあるが，計算方法が不明．*3：SRD は，カルノー効率と

換算係数を用いて等価仕事へ換算．*4：換算係数（Power loss factor）を使用．*5：推算式を使用． 
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2.5 吸収液劣化 
 アミン PCC において，吸収液は数千時間以上の運転期間をプロセスの内部で循環するた

め，時間の経過に伴い劣化が進行する．吸収液劣化は，酸化劣化と熱劣化に大別される．

酸化劣化は，排ガス中に含まれる酸素，窒素・硫黄酸化物などの酸化剤が，吸収塔内部で

吸収液中に溶解し，アミンと反応することで弱酸のカルボン酸などの劣化生成物を生じさ

せる．また，熱劣化は，カルバメートポリメライゼーション（Carbamate polymerization）
とも呼ばれ，再生塔において，カルバメートを形成したアミンが，高温下で環状アミンな

どを形成する．本節では，劣化における反応，劣化予防策，対応策および吸収液劣化が液

特性およびエネルギーペナルティに及ぼす影響とその評価等についての既往研究を中心に

まとめ，現状の課題を整理する． 
 
2.5.1 劣化における反応，メカニズムおよび生成物 
まず，酸化劣化について述べる．火力発電所の実排ガス中には，酸素，窒素酸化物，硫

黄酸化物などの酸化剤が含まれる．これらの酸化剤の一部は，吸収液中に溶解する．溶解

した酸化剤はアミンとラジカル反応を起こし，イミンなどの中間生成物を経たあとにギ酸，

酢酸，グリコール酸などの有機酸とアンモニアを生じさせる(Bedell, 2009; Gouedard et al., 
2012; Lepaumier et al., 2009a; Nielsen, 2018; A. , J. Reynolds et al., 2016)．また，この

ラジカル反応は，吸収液中に溶解する鉄や銅などのイオンによって，助長されることもわ

かっている(Chi & Rochelle, 2002; Léonard et al., 2014; Nielsen, 2018; Sexton, 2008; 
Thiel, 2003; Voice, 2013)．また，窒素酸化物，硫黄酸化物は，吸収液に溶解し，亜硝酸，

硝酸，硫酸など無機酸として吸収液に蓄積する(Fostås et al., 2011; Nielsen, 2018)．生じた

有機酸や無機酸は，吸収液中では，CO2 および HCO3−など炭酸ガス由来の弱酸と比較して

強い酸であるため，プロトンを放出してアニオンとして存在する．一方，放出されたプロ

トンは，吸収液中でもっとも強い塩基であるアミンに受容される．したがって，吸収液中

ではプロトン化アミンと各酸性物質のアニオンとがイオン結合した塩が生成される．各酸

性物質は，再生塔温度域まで昇温してもプロトンを受容しない．すなわち，形成された塩

は，温度スイングに関わらず生成されたままであり，熱安定性塩（Heat stable salts : HSS）
と呼ばれる(Morken et al., 2017)．HSS の生成量は吸収液の劣化の評価指標として一般的で

ある(A. J. Reynolds et al., 2015b)．イオン化したアミンと有機酸の一部は脱水反応により

アミドを生成する．アミドは中性の物質である．これらのアミドは，さらに吸収液中の主

アミンと反応したり，脱水反応を起こしたりすることで，分子量が 100 以上の複雑な構造

をもったアミン，アミドなど多種多様な劣化生成物が生じることがある(Bedell, 2009)．
Lepaumier らは，ヒンダードアミンである AMP や 3 級アミンである MDEA などが，1 級

アミンである MEA や 2 級アミンの DEA などに比べて，酸化劣化耐性に優れていることを

示した(Lepaumier et al., 2009a)．また，Voice や Freeman らも各アミンの劣化耐性を評価

し，AMP，PZ および 1-Methyl-piperazine（1-MPZ）や 2-MPZ など PZ の派生種，
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3-Amino-propanol などが酸化劣化耐性に優れていることを示した(S. A. Freeman, 2011; 
Voice, 2013)．  

再生塔では，前述の通り Carbamate polymerization とも呼ばれる熱劣化が生じる．

Lepaumier らは，アルカノールアミンの熱劣化についてのメカニズムを以下の通り述べて

いる(Lepaumier et al., 2009b)．熱劣化は主に 3 つの過程を経て進行する．第 1 のメカニズ

ムは，CO2 と結合したアミン，すなわちカルバメートが分子内で閉環することによる

Oxazolidinone の形成である．第 2 に，化学的に不安定で反応しやすい Oxazolidinone とア

ミンの SN2 反応による二量体の形成である．第 3 に，二量体のさらなる反応で，分子間の

求核置換反応あるいは付加反応による重合体形成，分子内の求核置換反応によるピペラジ

ン形成，Imidazolidinone 形成のいずれかが考えられる．特に，2 級アミンから形成された

Oxazolidinone は 1 級アミンから形成された Oxazolidinone より反応性が高いため，2 級ア

ミンが最も熱劣化を起こしやすい．一方で，ヒンダードアミン由来の Oxazolidinone では，

立体障害により SN2 反応が生じない．加えて，ヒンダードアミンはカルバメート生成自体

が起こりにくいため，熱劣化が起こりにくい．3 級アミンについては構造上カルバメートを

形成しないため，熱劣化が生じない．一方，PZ などの脂環式アミンも，アルカノールアミ

ンより熱耐性に強いアミンとして PCC で注目されてきた．Freeman らは，酸化劣化以外

の劣化において，鎖状アミンやアルカノールアミンに比べて，脂環式アミンがより高温ま

で耐えうることを実験により明らかにした(Freeman et al., 2010; Freeman & Rochelle, 
2011)．例として，図 2. 5 に，MEA の劣化生成物を示す．  

 

 
図 2. 5 吸収液の組成変化と代表的な劣化生成物（MEA の場合） 
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2.5.2 長期連続運転での吸収液劣化 
既往研究では，吸収液の劣化耐久性を評価するため，パイロットプラント等での長期連

続運転が数多く実施されてきた．本節では，その代表的な事例について述べる．なお，パ

イロットプラントにおける長期連続運転の詳細なレビューとしては，Buvik らによる論文

がある(Buvik, Høisæter, et al., 2021)． 
MEA 水溶液を対象とした長期連続運転は最も事例が多く，オーストラリアの Loy yang，

Tarong(A. J. Reynolds et al., 2015c, 2015b, 2015a) ，ドイツのベルクハイムの

Niederaussem(Moser et al., 2011, 2020) ，ノルウェーの Technology Centre Mongstad 
（TCM）(Flø et al., 2017; Morken et al., 2017, 2019)など数多くのパイロットプラントで

実施されている．運転時間としては，Niederaussem の事例を除いて概ね 2000 時間弱，

Niederaussem では 13000 時間であり，以下述べる事例についても同様である．劣化生成

物としては，ギ酸，酢酸，硝酸等の酸性物質の他，N-(2-Hydroxyethyl)piperazi-3-one（HEPO）

や N-(2-Hydroxyethyl)glycine （HEGly）など 2 次的な酸化劣化由来の生成物や

2-Oxazolidone（OZD）などの熱劣化由来の生成物も多くの試験で確認されている． 
米国のテキサス州立大学オースティン校では，PZ 水溶液を対象としたパイロットプラン

トでの長期連続運転が多い(Cousins et al., 2015; Nielsen, 2018; G. T. Rochelle et al., 
2019)．ギ酸，酢酸，硝酸等の酸性物質以外に，N-Formyl piperazine（FPZ），

Ethylenediamine（EDA），Piperazin-one（PZ-one）などが生成される． 
前述の Niederaussem では，近年 AMP/PZ 水溶液を対象とした連続運転が実施された

(Moser, Wiechers, Schmidt, Garcia Moretz-Sohn Monteiro, et al., 2021; Moser, Wiechers, 
Schmidt, Rochelle, et al., 2021)．劣化生成物としては，酸性物質の他に，FPZ，EDA，

2-Oxopiperazine（OPZ）の生成量が報告されているが，これらの劣化生成物の生成量は酸

性物質の生成量に比べて 1000 分の 1 以下となっており，十分小さい． 
その他，企業等の秘匿性のある吸収液を対象とした事例としては，東芝による日本の三

川での 800 時間の連続運転(Saito et al., 2014)，Aker による TCM での事例(Gorset et al., 
2014)などがある．これら企業の秘匿性のある吸収液においては，酸性物質の定量分析結果

の報告事例はあるものの，その他の劣化生成物の種類等については報告されていない．

Gorset らは，開発した吸収液の酸性物質の生成量が，MEA 水溶液に比べて少なかったと報

告している． 
以上より，実運転において，アミン種によらず酸性物質は酸化劣化により蓄積していく

ことが想定される．また，AMP など劣化耐性に優れたアミン水溶液を用いた場合にも，酸

性物質以外のアミンやアミドといった化学種も生成されるが，酸性物質に比べて無視でき

る量に抑えられる可能性がある． 
 
2.5.3 吸収液劣化の運転への影響 

2.5.1 節で述べたように吸収液の酸化劣化および熱劣化は，液中のアミンを反応物として
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他の化学種を生成するためアミンロスの主要因である．その他のアミンロスとしては，吸

収塔内を流れる排ガスとの向流接触での揮発，リークによるロス，劣化生成物の除去（リ

クレメーション）に伴うロスなどが考えられる．例えば，ノルウェーの TCM における MEA
水溶液を用いたパイロットプラントでの連続運転試験では，単位 CO2 回収量当たりのアミ

ンロスは 1.6 kg/t-CO2 となっており，このうち 1.072 kg/t-CO2 はアンモニア由来すなわち

酸化劣化起因のアミンロスであることが確認されている(Morken et al., 2017)．実運転にお

いては，アミン濃度を維持するためアミンロスをメイクアップで補うことになり，追加的

な操業コストがかかる．また，発泡(Senger & Wozny, 2011)，フラッディング，設備の汚損

および腐食(Kittel et al., 2009)などの操業上のトラブルを招くことも問題である． 
エネルギーペナルティおよび操業コストの観点では，再生熱量などの運転特性に対する

吸収液劣化の影響も重要である．図 2. 6 に，PCPP を対象としたアミン PCC のプロセスシ

ミュレーションにおいて，AMP/PZ 水溶液および AMP/PZ 水溶液に代表的な劣化生成物の

一つであるギ酸を添加した模擬劣化液を吸収液として用いた場合の再生熱量の計算結果を

示す．詳細な計算方法等については第 4 章で述べる．同図に示すように，再生熱量は，ギ

酸濃度 0.1 mol-HCOOH/mol-amine（≅2 wt%）において軽微な増加にとどまったものの，

0.3 mol-HCOOH/mol-amine（≅6 wt%）においては CO2吸収容量の低下等により顕著な増

加が見られた．また，前節で述べたパイロットプラント等でのアミン PCC の連続運転事例

において，再生熱量の経時変化を報告した研究はいくつか存在する．前述の Niederaussem 
での AMP/PZ 水溶液を用いた事例では，褐炭火力発電からの排ガスの一部を分離対象とし，

CO2回収率 90%，CO2 回収量 7.2 tonne per day（TPD）の条件で 13000 時間の連続運転

を実施した．結果として，運転開始から 4200 時間後において，酸性の劣化生成物（ギ酸，

酢酸，シュウ酸，グリコール酸，プロピオン酸，硝酸）の濃度の合計値は約 0.12 wt%とな

り，再生熱量は，運転開始から 420 時間後に比べて約 0.15 GJ/t-CO2 低減するという結果

が得られている(Moser, Wiechers, Schmidt, Garcia Moretz-Sohn Monteiro, et al., 2021)．
一方，同プラントで MEA30 wt%水溶液を用いた連続運転においては，運転開始から約 7800
時間後の液交換直前のピーク時において酸性の劣化生成物（ギ酸，酢酸，シュウ酸，グリ

コール酸，プロピオン酸，硝酸）の濃度の合計値は約 3.65 wt%となり CO2回収率（90%）

を維持できなくなったため，液流量を増やしたという報告がある(Moser et al., 2020)．また，

Tarong の 8 m PZ を吸収液として用いた事例では，黒炭火力発電所（1400 MW）からの排

ガスの一部から，CO2回収率 90%，CO2 回収量 7.2 TPD の条件で 1700 時間の連続運転を

実施した．結果として，主要な酸性劣化生成物（ギ酸，酢酸，シュウ酸）は約 0.65 wt%ま

で蓄積したが，再生熱量については，再生塔温度 125 °C および 155 °C での運転期間にお

いて，時間経過とともにそれぞれ維持および低下した(Cousins et al., 2015)．また，東芝に

よる日本の三川での連続運転においても，石炭火力発電所排ガスの一部から，CO2 回収率

90%，CO2回収量 10 TPD の条件で 800 時間強の連続運転が実施されたが，酸性の劣化生

成物（ギ酸，酢酸，シュウ酸）の濃度の合計値は約 0.03 wt%で，再生熱量にほとんど経時
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変化は見られなかった(Saito et al., 2014)．いずれの事例においても，このような結果が得

られた理由については，明記されていない．以上の結果は，劣化生成物の過度な蓄積は再

生熱量の増加をもたらすものの，エネルギーペナルティを維持あるいは低減可能な劣化生

成物の濃度域が存在することを示唆している．しかしながら，これらの挙動のメカニズム

や要因については明らかになっていないのが現状である．劣化が運転特性に及ぼす影響に

ついては，2.5.6 節で再度述べる． 
 

 
図 2. 6 プロセスシミュレーションによる AMP/PZ 水溶液およびギ酸を添加した AMP/PZ
水溶液の再生熱量の計算結果 
 
2.5.4 吸収液劣化の抑制策 
前節の発泡や腐食等の操業上の問題およびアミンロスなどを踏まえると，吸収液劣化抑

制のための対策が重要である．表 2. 2 に既往研究における劣化抑制策を示す．吸収液劣化

の抑制の方法としては，まず，耐久性のあるアミンを用いることが有効である．前述の通

り，代表的なアミンとしては AMP，PZ および PZ の派生種などが酸化劣化および熱劣化に

比較的強いことがわかっている．熱劣化抑制の観点で，各アミンについて再生塔下部温度

の上限が存在する(G. T. Rochelle, 2012)ため，実運転においてはその温度以下で運転するこ

とが必要である． 
劣化防止剤等の開発の試みも存在する．劣化防止剤は，酸素および過酸化物除去剤，キ

レート剤，安定性塩の 3 つに大別される．代表的なキレート剤としては，

Ethylenediaminetetraacetic acid（EDTA）がある．また，過酸化物除去剤として，ビシン

が有効である(Blachly & Ravner, 1964, 1966)．これらキレート剤と酸素および過酸化物除

去剤は，時間の経過とともに効果がなくなり，補填が必要になることが課題であった．一

方，ヨウ素カリウム（KI）などの安定性塩は，時間経過とともに消費されないため，補填

が最小限で済み，有望視されてきた．KI などの安定性塩が酸化劣化を防ぐメカニズムとし
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ては，塩析効果により酸素の溶解度を下がることなどが提唱されている(Goff & Rochelle, 
2006)． Goff と Rochelle は，KI（当時は秘匿して Inh.A と呼称）が低温での酸化劣化の予

防に有効であることを示した(Goff & Rochelle, 2006)．Buvik らは，KI が MEA 水溶液の

酸化劣化を抑制し，かつ CO2 吸収量や粘度への影響は軽微であることを示した(Buvik, 
Wanderley, et al., 2021)．しかしながら，Voice は，再生塔温度域への昇温を伴う場合，Inh.A
が酸化を抑制できないことを既に明らかにしていた(Voice, 2013)．また，Nielsen も，模擬

排ガスを用いたパイロットプラントでの連続運転において，Inh.A が PZ の酸化劣化を抑制

できないことを示した(Nielsen, 2018)．以上より，酸化劣化を劣化防止剤で完全に抑制する

ことは困難である． 
吸収液に溶解した酸素を除去する装置（Dissolved oxygen removal apparatus：DORA）

の開発なども進んでおり，酸化劣化の進行抑制に効果があることを確認できているが，酸

素を含まないガスを常時供給する必要があり，追加的な操業コストを要する(Figueiredo et 
al., 2021)． 
カーボンベッドの利用なども近年試みがある．Wu と Rochelle により，米国の National 

Carbon Capture Center（NCCC）で PZ 水溶液を用いて実施されたパイロットプラントで

の連続運転では，カーボンベッドの利用で，吸収液の色は徐々に明るくなり，アンモニア

の生成速度，液中のギ酸濃度を低減できることが確認された(Wu & Rochelle, 2021)．鉄，

ニッケル，マンガンイオンの溶解度はカーボンベッドを用いても有意な変化はなかった．

一方で，Moser らがドイツの Niederaussem で AMP/PZ 水溶液を用いて実施したパイロッ

トプラントでの連続運転では，カーボンベッドの使用で，吸収液の色は徐々に明るくなり，

鉄，ニッケルの濃度が低下したものの，アミンの劣化速度や酸化劣化の生成物の生成速度

に有意な変化は見られなかった(Moser, Wiechers, Schmidt, Rochelle, et al., 2021)．  
このように，比較的劣化耐性のある AMP や PZ などのアミンを用い，劣化の抑制策を施

しても，完全な劣化の抑制は難しい．したがって，実運転においては，再生塔下部温度を

適切な値に保つことで熱劣化を可能な限り回避しつつ，より進行の速い酸化劣化について

は対応策を検討していく必要がある． 
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表 2. 2 既往研究における劣化抑制策 

抑制策 実施例 効果 課題，デメリット 

劣化耐性に優れた

アミンの利用 
AMP, PZ, 2-MPZ, 
1-MPZ*1 

劣化進行の抑制 完全な抑制は不可

能（特に酸化劣化） 
劣化防止剤（酸素，

過酸化物除去剤） 
ビシン*2 過酸化物による酸化反

応抑制 
時間経過で効果低

減，補填必要*3 
劣化防止剤（キレ

ート剤） 
EDTA, DTPA, 
DTPMP, DMcT*1 

金属イオンの酸化促進

の抑制 
劣化防止剤（安定

性塩） 
KI 酸素溶解度の低減 高温で効果なし*4 

カーボンベッド*5 褐炭ベースの粒状

活性炭*5 
酸化劣化の抑制，金属イ

オンの溶解度低減 
効果なしのケース

あり*6 
酸素除去 DORA*7,  

N2 sparging*4 
酸素溶解度の低減 酸素フリーガスの

常時供給が必要 
EDTA：Ethylenediaminetetraacetic acid，DORA：Dissolved oxygen removal apparatus，
DTPA：Diethylenetrimaine penta (acetic acid) ，DTPMP：Diethylenetriamine penta 
(methylene phosphonic acid) ，DMcT：2,5-Dimercapto-1,3,4-thiadiazole 
*1：(Voice, 2013)，*2：(Blachly & Ravner, 1964, 1966)，*3：(Buvik, Wanderley, et al., 2021)，
*4：(Nielsen, 2018)，*5：(Wu & Rochelle, 2021)，*6：(Moser, Wiechers, Schmidt, Rochelle, 
et al., 2021)，*7：(Figueiredo et al., 2021) 
 
2.5.5 劣化対応策 
実際の操業におけるアミン劣化への対応策としては，劣化生成物の除去（リクレメーシ

ョン）が最も一般的である．劣化した吸収液の一部を未使用の吸収液と交換する Bleed and 
feed などの方法もありうるが，劣化していない利用可能なアミンを廃棄することになるだ

けでなく，廃棄処理のコスト増大や環境への影響から実運転では考えにくい(Wang et al., 
2015)．吸収液のリクレメーションの代表的な方法としては，電気透析法，熱再生，イオン

交換法の三つが存在する(IEAGHG, 2014b)．これらの方法により，吸収液中の主要劣化生

成物である HSS を 90～100%除去することが可能である．リクレメーションは，オンライ

ンの連続プロセスあるいはバッチ式の両方が考えられる．連続プロセスの場合，吸収液の

アミンロスおよび劣化生成物の蓄積のペースとアミンのメイクアップおよびリクレメーシ

ョンのペースをバランスさせることにより，長期運転において定常的な運転を維持するこ

とができる(Nielsen, 2018)．この場合，リクレメーションは PCC プロセス内を循環する吸

収液の一部を抽出し連続的に実施することになり，吸収液中の劣化生成物濃度あるいは

PCC プロセス内を循環する液流量に対する抽出する液流量の割合のいずれかのパラメータ



  第 2 章 既往研究レビュー 

48 
 

が操作条件となり，もう一方が従属的に決定されることになる． 
IEAGHG，Nielsen の研究では，上述の連続的なリクレメーションおよびアミンのメイ

クアップにより，PCC プロセス内を循環する吸収液中のアミンおよび劣化生成物の濃度を

一定に保つ運転を想定した際のコストが試算された(IEAGHG, 2014b; Nielsen, 2018)．こ

れらの試算では，酸化劣化および熱劣化等によるアミンロスを補うメイクアップのコスト，

リクレメーションの資本費および操業費，リクレメーションに伴うアミンロスのメイクア

ップのコストおよび PCC プロセス内を循環する吸収液中の HSS による再生熱量増加に起

因する操業コストがそれぞれ試算された．ここで，HSS による再生熱量増加に起因する操

業コストとは，HSS により粘度が増加し PCC の熱交換器におけるリッチ液とリーン液の対

数平均温度差が大きくなることで再生熱量が増加することのみを仮定した簡易的な計算で

ある．また，酸化劣化および熱劣化によるアミンロスおよび HSS 生成のペースは，Nielsen
らが過去に実施したパイロットプラントでの連続運転における結果をもとに吸収液中の溶

解酸素濃度，PZ 濃度，HSS 濃度，再生塔下部温度などの関数として定式化した予測式を用

いて算出している．図 2. 7 に，Nielsen による 5 m PZ を用いた石炭火力排ガスからの CO2

分離回収で熱再生法によるリクレメーションを想定した場合の，吸収液中の HSS 濃度に対

するコストの結果を一例として示す(Nielsen, 2018)．同図に示すように，リクレメーション

の資本費，操業費およびリクレメーションに伴うアミンロスのメイクアップのコストはい

ずれも，定常状態における吸収液中の HSS 濃度と反比例の関係にある．一方で，酸化劣化

に起因するアミンメイクアップのコストおよびHSSによる再生熱量増加に起因する操業コ

ストは，定常状態における吸収液中の HSS 濃度増加に伴い増加する．それゆえ，これらの

コストの総和は，定常状態における吸収液中の HSS 濃度に対して極小値をもった． 
Moser らは， Niederaussem のパイロットプラントでの AMP/PZ 水溶液を対象とした連

続運転において，イオン交換法を試みたが，劣化生成物を完全に除去できてはいない(Moser, 
Wiechers, Schmidt, Rochelle, et al., 2021)．同プラントでの MEA 水溶液を対象とした連続

運転においては Bleed and feed が実施されたが，液交換直後から劣化生成物の蓄積は進行

してしまうことが確認されている(Moser et al., 2020)． 
以上の結果より，実運転において，リクレメーション等の対応策により吸収液中の劣化

生成物を完全に除去した状態を維持するのは困難であり，かつ操業コストの増大を招くた

め得策ではない． 
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図 2. 7 定常状態における吸収液中の HSS 濃度に対するメイクアップ，リクレメーション

および HSS 蓄積に伴う再生熱量増加によるコストの試算結果(Nielsen, 2018) 
 
2.5.6 劣化生成物蓄積による液特性，運転特性およびエネルギーペナルティの変化 

2.5.4 節では，吸収液劣化の完全な抑制は難しいことを述べた．2.5.5 節では，吸収液劣化

への対応策としてリクレメーションがあるが，実運転で吸収液中の劣化生成物を完全に除

去した状態を維持するのは，困難かつ操業コストの増大を招くことを述べた．以上の 2 点

より，実運転においては，プロセス内を循環する吸収液が劣化生成物を含んだ状態での操

業が想定される．このような操業において，劣化生成物が蓄積し組成が変化すれば，液特

性は変化するため運転特性およびエネルギーペナルティにも影響が及ぶことが想定される．

2.5.3 節で述べたように，パイロットプラントで実施された分離回収プロセスの長期連続運

転およびプロセスシミュレーションの結果では，劣化生成物の過度な蓄積は再生熱量の増

加をもたらすものの，エネルギーペナルティを維持あるいは低減可能な劣化生成物の濃度

域が存在することが示唆されているが，その理由については十分に検証されていない．劣

化生成物に起因する液特性変化およびその運転特性への影響を明らかにしていくことは，

実運転での吸収液の長期利用における劣化生成物の濃度管理や運転条件設定等の操業指針

を見出す上で重要である．表 2. 3 に，既往研究における劣化生成物が液特性に及ぼす影響

についての評価事例を示す．本節では，以下これらの事例について述べる． 
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表 2. 3 既往研究における劣化生成物が液特性に及ぼす影響の評価 

文献 吸収液 劣化生成物 評価内容 結果 
1 MEA30 wt% ギ酸，酢酸，プロピオン

酸，酪酸，シュウ酸，マ

ロン酸，グリコール酸，

乳酸，ビシン 

初期溶液 pH，平衡

CO2吸収量，CO2吸

収速度 

低下 

CO2放散速度 増加 
2 MEA30 wt% ギ酸，酢酸 CO2吸収反応熱 増加 

気液平衡特性 平衡CO2分圧増加 

CO2吸収速度 高CO2ローディン

グで増加 
3 7 m MEA, 8 m 

PZ 
ギ酸，酢酸，シュウ酸な

ど 
粘度 増加 

4 MEA30 wt%，

実劣化液 
ギ酸，酢酸，硫酸ナトリ

ウム，未知物質（実劣化） 
気液平衡特性 平衡CO2分圧増加 

5 秘匿液，実劣化

液 
ギ酸，酢酸，シュウ酸な

ど 
CO2吸収反応熱 増加 
気液平衡特性 平衡CO2分圧増加 
比熱 低下 

6 MEA20～40 
wt%，実劣化液 

ギ酸，酢酸，

N-acethylethanolamine 
密度，粘度，電気電

導度，屈折率 
増加 

1：(Ling et al., 2019)，2：(Nakagaki et al., 2014)，3：(Nielsen, 2018)，4：(Aronu et al., 
2014)，5：(パク, 2018)，6：(Ju et al., 2018) 
 

Ling らは，MEA30 wt%水溶液に様々な酸（ギ酸，酢酸，プロピオン酸，酪酸，シュウ

酸，マロン酸，グリコール酸，乳酸，ビシン）を添加した液を用いてバッチ式の CO2 吸収・

放散試験を実施し，HSS の影響を評価した(Ling et al., 2019)．結果として，HSS は初期溶

液 pH，平衡 CO2 吸収量，CO2 吸収速度を低下させる一方で，CO2 放散速度を増加させる

ことが示された．バッチ式 CO2吸収・放散プロセスにおける CO2 吸収容量については，ギ

酸，酢酸等を添加した場合には酸性成分添加なしの吸収液に比べて減少した一方で，酪酸

などを添加した場合には酸性成分添加なしの吸収液に比べて増大した． 
中垣らは，MEA 水溶液に代表的な酸性物質であるギ酸および酢酸を添加し，CO2 吸収反

応熱，気液平衡特性および CO2 吸収速度への影響を実験的に評価した(Nakagaki et al., 
2014)．気液平衡特性としては，吸収塔温度域および再生塔温度域いずれの実験条件におい

ても，所与の CO2 分圧における CO2 ローディングが酸性物質添加により低下した．また，

CO2 吸収反応熱については，酸性物質添加により増加することが示された．CO2 吸収速度

について，低 CO2 ローディング域においては，酸性物質を添加した吸収液の方が酸性物質
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添加なしの液に比べて遅いが，高 CO2 ローディング域では酸性物質添加なしの液の方が遅

かった． 
Nielsen は，7 m MEA 水溶液および 8 m PZ 水溶液を対象に，ギ酸，シュウ酸などの有

機酸および無機酸（硫酸および硝酸）を添加した場合の粘度を測定した(Nielsen, 2018)．各

酸の添加により吸収液の粘度は増加した．また，硫酸やシュウ酸など 2 価の陰イオンが，

ギ酸や酢酸など 1 価の陰イオンに比べて，粘度への影響が大きいことを示した． 
Aronu らは，未劣化の MEA30 wt%水溶液，未劣化液に酸性物質を添加した模擬劣化液

および二つのパイロットプラント（Maasvlakte，Heilbronn）の連続運転で得られた MEA
水溶液の実劣化液を対象に気液平衡特性を実験的に取得した(Aronu et al., 2014)．
Maasvlakte，Heilbronn それぞれの劣化液では，異なる濃度の HSS（Maasvlakte：0.45 
mol/kg，Heilbronn：0.015 mol/kg）が含まれていることが滴定分析により確認されており，

他の劣化生成物の定性・定量分析結果などは不明である．両液の配合割合を

Maasvlakte/(Heilbronn+ Maasvlakte)=31，67，100%（重量比）と変えることで HSS 濃

度が 0.12，0.24，0.35 mol/kg という 3 種類の溶液が用意された．なお，いずれの劣化液に

ついても，MEA を添加することでフリーの MEA 濃度すなわち実際の MEA 濃度と HSS
濃度の差分が 4.91 mol/kg（30 wt%相当）になるよう調整している．結果として，所与の平

衡 CO2分圧において，劣化液および模擬劣化液の CO2ローディングは，未劣化液と比べて

同程度あるいは低くなることが示された．なお，CO2 ローディングの定義について，同論

文においては，フリーの MEA 濃度に対する CO2 濃度として計算している．したがって，

本博士論文および一般的な CO2ローディングの定義に倣い全アミン濃度に対する CO2濃度

とした場合，Aronu らの結果としては，所与の平衡 CO2分圧において劣化液および模擬劣

化液の CO2 ローディングは，未劣化液と比べて低くなったと言える．以上より，酸性物質

は所与の平衡 CO2分圧における CO2ローディングを低下させる作用をもつことが示唆され，

前述の中垣ら(Nakagaki et al., 2014)の気液平衡特性の結果の傾向と一致する． 
早稲田大学中垣研究室と某国内重工メーカとの共同研究では，実劣化液の液特性挙動の

把握を目的として，酸性物質を添加した模擬劣化液により実劣化液の液特性を模擬する試

みがなされた(パク, 2018)．実劣化液（以下実劣化開発液）は，共同研究先のオリジナルの

吸収液（二種類のアミンを混ぜたブレンド液，以下未劣化開発液）を吸収材として用い，

海外の微粉炭焚き火力発電所の実排ガスの一部を対象とし，約 5000 時間の CO2 分離回収

の連続運転を実施することにより作製された．模擬劣化液（以下模擬劣化開発液）は，未

劣化開発液に，劣化液中の劣化生成物のうち定量分析できた 8 種類の酸性物質を実劣化開

発液と同濃度分添加することで作製された．次に，作製した未劣化開発液，模擬劣化開発

液および実劣化開発液を対象に液特性評価試験が実施された．気液平衡特性について，所

与の CO2 分圧における平衡 CO2 ローディングは，高い方から順に，未劣化開発液，模擬劣

化開発液，実劣化開発液となった．また，液比熱については，高い方から順に，未劣化開

発液，模擬劣化開発液，実劣化開発液となった．CO2 吸収反応熱は，未劣化液に比べて模
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擬劣化開発液および実劣化開発液で高くなった．このように，模擬劣化開発液は，実劣化

開発液の液比熱や気液平衡特性を定量的には正確に再現できなかったものの，実劣化開発

液の液特性の傾向については定性的な再現ができている．実際に，中和滴定した結果，実

劣化開発液には，模擬劣化開発液の約 1.5 倍の酸性物質（未知物質を含む）が含まれている

ことがわかった．これら実劣化開発液中の酸性物質と同量の酸性物質を模擬劣化開発液に

添加することで，模擬劣化開発液の液特性は実劣化開発液により近づくと考えられる．以

上の結果より，酸性物質が劣化液の液特性に対して重要な影響を及ぼすことが示唆された．  
Ju らは，カナダの CO2 回収プラントでの実運転で作製された MEA の実劣化液および

MEA 水溶液にギ酸，酢酸，N-acethylethanolamine を等量添加した模擬劣化液を対象に，

常 温 で の 密 度 ，粘 度 ， 電気 電 導 度， 屈 折 率 を 測 定し た (Ju et al., 2018) ．
N-acethylethanolamine は MEA の代表的な劣化生成物でアミドの一種である．実劣化液お

よび模擬劣化液のいずれも，劣化生成物を含まないフレッシュ液と比較して，密度，粘度，

電気電導度，屈折率が増大することが示された． 
以上より，既往研究においては，酸性物質が液特性に及ぼす影響を実験的に評価した事

例が多い．また，酸性物質添加による液特性変化は，実劣化による液特性変化の傾向と一

致している部分もあり，酸性物質は液特性に対して重要な影響を及ぼすことが示唆された

と言える．しかしながら，いずれの事例も運転特性への影響までは論じられておらず，劣

化と運転特性の関係性についての理解は不十分である． 
 

2.5.7 吸収液劣化に関するプロセスシミュレーション 
 本節では，既往研究で実施された吸収液劣化に関するプロセスシミュレーションについ

てまとめる． 
(1)酸性物質を添加したプロセスシミュレーション 
運転特性に対する酸性物質の影響をプロセスシミュレーションで評価した事例はいくつ

か存在する．表 2. 4 に，それらの事例を示す．例えば，Freguia と Rochelle は，MEA33.5 
wt%水溶液にギ酸をアミン濃度の 10%（モル分率ベース）添加した吸収液でプロセスシミ

ュレーションを実施し，約 5%再生熱量が低減するという結果を得た(Freguia & Rochelle, 
2003)．再生熱量低減の理由について，ギ酸が CO2 放散性能向上，すなわち所与の CO2 ロ

ーディングにおける平衡分圧増大に寄与する点が挙げられているものの，その他の液特性

変化およびその運転特性への影響などについては言及がない．また，Weiland と 
Sivasubramanian は，リン酸によって部分的に中和（0～10%）された MDEA 水溶液で被

分離ガスから H2S を除去するプロセスのシミュレーションを実施した (Weiland & 
Sivasubramanian, 2004)．結果として，約 2%の MDEA が中和されたときに再生熱量は極

小化されることを示した．ただし，その理由については，リン酸によるフリーアミンのロ

スと CO2 放散性能向上のトレードオフへの言及にとどまっている．Elmoudir は，5 M MEA
水溶液，2.5 M MEA/ 2.5 M MDEA 水溶液のそれぞれに等量のギ酸，酢酸およびシュウ酸
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を 0.5～7 wt%添加し，リボイラ入熱量一定の条件でシミュレーションを実施し，CO2回収

率等の運転特性を評価した(Elmoudir, 2012)．CO2回収率の結果として，5 M MEA の場合

は，いずれの酸性物質濃度においても 89±1%に収まっており，2.5 M MEA/ 2.5 M MDEA
の場合は，酸性物質濃度 4 wt%までは 89±1%に収まっているが，それ以降の濃度で減少し

た．同論文では，5 M MEA の場合の CO2回収率の維持および微増の要因として，酸性物質

による CO2 放散性能向上でリーンローディングが低下することを挙げているが，それ以上

の詳細な言及は見られない．Feron らは，一般的なアミン PCC プラントの長期運転で生じ

る HSS の蓄積を表現するため，AMP27 wt%/PZ13 wt%水溶液にギ酸を 2 wt%添加した吸

収液でプロセスシミュレーションを実施しているが，ギ酸添加の影響についての考察はな

い(Feron et al., 2020)．  
 

表 2. 4 既往研究における酸性物質を添加した場合のプロセスシミュレーション 

文献 吸収液 劣化生成物 性能（再生熱量 or
回収率） 

(Freguia & Rochelle, 2003) MEA33.5 wt% ギ酸 向上 
(Weiland & 
Sivasubramanian, 2004) 

MDEA37 wt% リン酸 2%の MDEA 中和

で最も良い 
(Elmoudir, 2012) 5 M MEA ギ酸，酢酸， 

シュウ酸 
維持 

2.5 M MEA/2.5 M MDEA ギ酸，酢酸， 
シュウ酸 

酸濃度 4 wt%まで

は維持 
(Feron et al., 2020) AMP27 wt%/PZ13 wt% ギ酸 言及なし 

 
このように，酸性物質を添加した吸収液でのプロセスシミュレーションの事例は存在す

る．また，酸性物質を添加しても再生熱量は維持あるいは低減するという結果が得られて

おり，前述のパイロットプラントでの傾向と一致する．この結果を裏付ける理由の一つと

して，酸性物質による CO2 放散性能向上が挙げられている．しかしながら，実際には，酸

性物質によってその他の液特性（密度，粘度，比熱など）も変化し運転特性に影響を及ぼ

すことが想定されるが，その検討は不十分である．例えば，2.5.6 節で述べたように，一般

的に吸収液劣化により密度や粘度は増大し(Ju et al., 2018; Nielsen, 2018)，熱交換器の熱

伝達に影響を及ぼすことが考えられるが，上記いずれのプロセスシミュレーションにおい

ても，これらの影響は考慮できていない．  
 
(2)劣化液モデル構築 
既往研究においては，劣化進行に伴う液組成変化を予測するシミュレーションモデルの

構築も試みられてきた．Léonard らは，MEA 水溶液の代表的な劣化生成物の生成反応を組
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み込み，MEA のロスやアンモニア生成量等の予測をプロセスシミュレーションで初めて試

みた(Léonard et al., 2015)．また，Dhingra らは，MEA 水溶液を対象としたアミン PCC
プロセスにおいて，劣化進行に伴う液組成変化を予測するモデルを構築し，パイロットプ

ラントでの排ガス中のアンモニア濃度と液中の鉄イオン濃度の経時変化を予測できること

を示した(Dhingra et al., 2017)． 
このように，劣化進行に伴う液組成変化を予測するシミュレーションは可能であるが，

モデル構築のためにはラボスケール実験での劣化生成物の定量・定性分析，劣化メカニズ

ムの解明などが必要である．上記で対象とされた MEA 水溶液などは劣化の既往研究事例も

豊富であるが，新たに開発した吸収液などで同様のシミュレーションを実施することは容

易ではない．加えて，上記二つのモデルのいずれも，生成された劣化生成物の物性データ

を反映したモデルではなく，劣化液の液特性や運転特性の予測は対象としていない． 
エネルギーペナルティおよびコスト削減の観点では，吸収液劣化時においても再生熱量

等を可能な限り低く抑えた状態を維持することが重要である．したがって，劣化液の運転

特性を予測可能なプロセスシミュレーションモデルを構築し CAE ツールとして用い，効率

的な運転条件を探索したり，FEED 段階での設備仕様を検討したりすることも価値がある．

しかしながら，現状では，実劣化液の運転特性を予測可能なシミュレーションモデルの構

築等の試みは見当たらない． 
 
2.6 コスト試算 
 1.6 節で述べた通り，本論文の第 6 章では，第 3 章と第 4 章で得られた火力発電所適用想

定のアミン PCC システムの運転特性結果を用いて，CCS のコスト試算を実施する．本節で

は，コスト試算の代表的な既往研究をレビューする．また，本論文で特に重要な分離回収

のコスト試算について，第 6 章での試算方法を定めることを目的に，既往研究における分

離回収コストの試算方法についてもまとめた． 
 なお，CO2分離回収コストは一般的に，式(2. 8)で定義され，分離回収のコストを含む発

電コストから計算される．また，輸送および貯留コストは一般的に，年間にかかったコス

トの総額を年間の輸送および貯留量で除することで算出される．CO2 avoidedコストは式(2. 
9)で定義され，輸送と貯留のコストを含む発電コストから計算され，CCS 全体のコストに

相当する． 
 

Cost of CO2 Captured[円/t− CO2] =
�COEwith PCC − COEw/o PCC�[円/MWh]

𝐶𝐶CO2[t− CO2/MWh]  (2. 8) 

Cost of CO2 Avoided[円/t− CO2]

=
(COEwith CCS − COEw/o CCS)�円/MWh�

�𝐸𝐸CO2,w/o CCS − 𝐸𝐸CO2,with CCS�[t− CO2/MWh]
 

(2. 9) 
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2.6.1 分離回収コスト試算の既往研究概要 
 既往研究において，CO2 分離回収コストの試算事例は数多く存在する．米国のエネルギ

ー省（Department of Energy：DOE）の National Energy Technology Laboratory（NETL）
は，亜臨界および超々臨界微粉炭焚石炭火力発電所（PCPP），天然ガス複合発電所（NGCC）

へのアミン PCC 適用を想定した各ケースの CO2分離回収コストを試算し，これまでにいく

つかの報告書を出している(Black, 2010; James et al., 2019; Ramezan et al., 2007; Zoelle 
et al., 2015)．これらの報告書はいずれも新設想定（Greenfield）であるが，CCS 設備を後

付け（レトロフィット）する場合の試算なども実施されている(Chou et al., 2013, 2016)．
近年出されている報告書においては，CO2分離回収設備として Shell の Cansolv システム

を想定しており，PCPP および NGCC それぞれの場合の CO2 avoided コストを 73.5 
USD2018/t-CO2 および 102.2 USD2018/t-CO2 と試算した(James et al., 2019)．欧州では，

European Benchmarking Task Force（EBTF）(Manzolini et al., 2015)や European 
Technology Platform for Zero Emission Fossil Power Plants（ZEP）(ZEP, 2011a)なども

試算結果を報告している．例えば，EBTF では，PCPP と NGCC それぞれに対して，MEA
水溶液および AMP23 wt%/PZ12 wt%水溶液を用いた CO2分離回収設備を適用した場合の

コストを試算した．結果として，PCPP および NGCC それぞれの場合の CO2 avoided コス

トは，39.2～45.9 €/t-CO2 および 46.8～49.0 €/t-CO2 であった．なお，同文献では，輸送

および貯留のコストが含まれていない．その他，IEA Greenhouse Gas R&D Programme
（IEAGHG）(IEAGHG, 2019)や Global CCS Institute（GCCSI）(GCCSI, 2011, 2021b; 
Irlam, 2017)などでもコスト試算がある．IEAGHG は，CCUS 付き火力発電のゼロエミッ

ションに向け，CO2 回収率 99%以上の操業におけるコスト試算などにも取り組んでいる

(IEAGHG, 2019)．GCCSI は，国ごとの資本費の違いなどロケーションファクターを考慮

し，各国でのコスト試算などを実施している(GCCSI, 2011; Irlam, 2017)．その他，大学等

の研究機関でもコスト試算の事例はある(Feron et al., 2019; K. Li, Leigh, et al., 2016; 
Oexmann et al., 2008)．例えば，Feron らは，次世代アミン PCC の標準液候補として AMP 
27 wt%/PZ13 wt%水溶液を推奨し，PCPP および NGCC それぞれの場合の CO2 avoided
コストを 42.8 €/t-CO2 および 67.1 €/t-CO2と試算した(Feron et al., 2020)．同文献におい

ても，輸送および貯留のコストは含まれていない． 
 これらのコスト試算の結果に加え，既に商用化された 2 つのプロジェクトおよび現在

FEED 段階にあるプロジェクトでのコスト結果なども報告されている．図 2. 8 に，その結

果を示す(GCCSI, 2021b)．同図に示すように，2017 年に操業を開始した Petra nova プロ

ジェクトのコスト（70 USD2020/t-CO2）は，2014 年に操業を開始した Boundary dam プロ

ジェクト（105 USD2020/t-CO2）に比べて，大幅に削減されている．また，現在 FEED 段階

にあり，2020 年代半ばの商用化を目指している各プロジェクトのコスト試算結果では，50 
USD2020/t-CO2 程度を達成できると見込まれる． 
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図 2. 8 CO2分離回収（圧縮込み）コスト(GCCSI, 2021b) 
 
 このように，分離回収コストおよび CO2 avoided コストの試算事例は数多くあり，技術

開発，Learning-by-doing などによりコストは着実に削減できている．しかしながら，削減

困難なエネルギーペナルティがあるのと同様に，分離回収コストの削減にも限界はある(Bui 
et al., 2018)．さらなるコスト削減を目指す上では，現状と目標とのギャップを把握し，コ

スト内訳の整理から，今後の研究開発の指針を見出すことが重要ある．このような目的で

コストの内訳に着目した既往研究は限られており(K. Li, Leigh, et al., 2016; Matuszewski 
et al., 2011)，いずれも 2.2 節や 2.3 節で述べたような技術開発を十分に反映した試算では

ない．したがって，吸収液開発やプロセス改良等を取り入れた分離回収システムのコスト

試算を実施し，その内訳等を整理していくことが必要だと言える． 
 
2.6.2 輸送，貯留コスト試算の既往研究概要 
 CO2 の輸送手段としては，陸上の場合はパイプライン，洋上の場合は船舶の利用が一般

的である．また，CO2 の貯留は，陸上および海底下両方の場合が考えられる．いずれの輸

送，貯留手段においても，年間の資本費と操業費を算出し，年間の CO2 輸送，貯留量で除

すことで，コストを算出できる．陸上のパイプラインによる輸送としては，NETL(USDOE, 
2018)や ZEP(ZEP, 2011c)によるコスト試算が代表的である．パイプライン輸送コストは，

CO2輸送量や輸送距離に依存するが，CO2輸送量 3～10 Mt/year，輸送距離 250 km におい

て，概ね 2～10 USD2013/t-CO2 程度である(Rubin et al., 2015; USDOE, 2018; ZEP, 2011c)．
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NETL(USDOE, 2018)は，米国内のパイプラインのデータをもとに，陸上パイプラインの

コストを推算可能なスプレッドシートモデルを提供しており，概算に利用できる(IEAGHG, 
2014a)．船舶の輸送としては，IEAGHG や TNO(Kler et al., 2016)による試算が代表的で

ある．IEAGHG は，CO2 輸送量 2 Mt/year，輸送距離 1000 km の条件で船舶輸送コストを

28 €2018/t-CO2 と試算した(IEAGHG, 2020)．貯留については，ZEP(ZEP, 2011b, 2019)，
NETL(Morgan & Grant, 2014) ， National Petroleum Council(National Petroleum 
Council, 2019)などがコスト試算を実施している．ZEP の試算によると，貯留コストは，

CO2貯留量および貯留地の特徴に依存し，CO2貯留量 1 Mt/year および 5 Mt/year それぞ

れの場合において，7～20 €/t-CO2 および 1～6 €/t-CO2である(ZEP, 2011b)．我が国におい

ては，北海道の苫小牧での CCS 実証事業の結果をもとに，CO2貯留コストを CO2 貯留量 1 
Mt/year の条件で 1,517 円/t-CO2 との試算がある(経済産業省, 2020)． 
 
2.6.3 分離回収コストの試算方法 
 前述の通り，一般的に CO2分離回収コストは，式(2. 8)で表される(Zoelle et al., 2015)．
同式中の発電コスト（Cost of electricity：COE）は，式(2. 10)より計算される(Theis, 2019)．
同式において，発電所への分離回収システムの導入に伴い，資本費（CAPEX），操業固定費

（OCFIX）および操業変動費（OCVAR）はそれぞれ増加し，発電量（MW）は低下する．分離

回収システムの導入前後におけるこれらの値をそれぞれ算出することで，分離回収コスト

の計算が可能である．また，式(2. 11)に示すように，年間で分離回収にかかる総コスト（Total 
annualized cost：TAC）を算出し，CO2 回収コストを算出する場合もある(Brandl et al., 
2021; Danaci et al., 2021; Lin & Rochelle, 2014; Mores et al., 2012)． 

 
(1)資本費 
火力発電所と分離回収設備それぞれの資本費の計算が必要である．資本費は，いくつか

の諸項目から成り立っており，その総額を算出する必要がある．まず，装置費，材料費お

よび人件費を計上した Bare erected cost（BEC）を算出する．次に，エンジニアリング

（Engineering），調達（Procurement），建設（Construction）のコスト（EPCC）および

プロセスとプロジェクトの不慮の事態に備えた予備費（Contingencies）を BEC に加えて

Total plant cost（TPC）を算出する．その次に，試運転のコスト，予備費，オーナー管理

費を TPC に加えて Total overnight cost（TOC）を算出する．さらに，建設中の資本費の

COE�円/MWh� =
CAPEX�円/year�+ OCFIX�円/year�+ OCVAR�円/year�

(CF)(365)(24)(MW)[MWh/year]  (2. 10) 

Cost of CO2 Captured[円/t− CO2] =
TAC�円/year�

CO2 captured[t/year] 
(2. 11) 
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物価上昇などを考慮した追加コストを加える場合もある．上述のうち，ほとんどの試算に

おいて，BEC，EPCC，Contingencies およびオーナー管理費は，考慮されている(GCCSI, 
2011, 2021a; IEAGHG, 2019; Manzolini et al., 2015; ZEP, 2011a; Zoelle et al., 2015)．火

力発電所の BEC については，米国 DOE の NETL や EBTF など主要な公的研究機関や政

府機関が報告書にて公開しており，これらを用いることが可能である(Manzolini et al., 
2015; Zoelle et al., 2015)．プラントの規模が異なる場合は，スケールファクターを用いて

換算することも可能である(Tribe & Alpine, 1986)．分離回収設備の資本費については，上

述の報告書での報告値を用いることも可能であるが，Aspen Capital Cost Estimator®，

Aspen Process Economic Analyzer®等の推算ツールが用いられる場合も多い(Feron et al., 
2019, 2020; IEAGHG, 2019; K. Li, Leigh, et al., 2016)．また，EPCC，Contingencies コ

スト，オーナー管理費などは計算された BEC をもとに換算係数を用いて計算することが一

般的である(Feron et al., 2020; IEAGHG, 2019; Manzolini et al., 2015; ZEP, 2011a)． 
 
(2)操業費 
 操業費は，操業固定費と操業変動費に大別される．操業固定費としては，操業および保

守のための労務費，固定資産税，保険費などが含まれる．労務費等は，必要な人員と人件

費から計算される．固定資産税等は，TPC などの資本費をもとに計算されることが多い

(Feron et al., 2020; IEAGHG, 2019; Zoelle et al., 2015)．操業変動費には，燃料，排ガス

処理剤，水，アミン補填費などが含まれ，それぞれの単価と年間の使用量より推算する． 
 
(3)発電量，エネルギーペナルティ 
 発電量等の火力発電所の運転特性は，発電所のプロセスシミュレーションモデルを用い

て計算されることが一般的である．ツールとして，Ebsilon® Professional や Aspen Plus®

が用いられるケースが多い(Feron et al., 2019, 2020; Luo et al., 2015; Oexmann et al., 
2008)．秘匿性のあるモデルを用いて計算される場合も存在する(Manzolini et al., 2015)．
分離回収プロセスのシミュレーションモデルと組み合わせることで，分離回収設備導入時

の運転特性を計算することが可能である．TAC を用いて回収コストを算出する際は，発電

所の発電量を計算する代わりに，分離回収の運転に要する熱・電気エネルギーをコストに

換算する必要があり，再生熱量，所要電力および供給蒸気と電力の単価より操業コストが

計算される(Brandl et al., 2021; Danaci et al., 2021; K. Li, Leigh, et al., 2016; Mores et al., 
2012)． 
 
2.7 まとめ 
 本章では，アミン PCC の既往研究についてレビューし，当該分野の研究課題と本論文の

研究方針について以下の通り整理した． 
① 吸収液開発において，アミン水溶液と非水系溶液が有力である．アミン水溶液では，



  第 2 章 既往研究レビュー 

59 
 

特に高い吸収容量をもつヒンダードアミンが既に商用プラントでも用いられている．

ヒンダードアミンの欠点である低い CO2 吸収速度を補うため，PZ 等の加速助剤を加え

たブレンド液も有効で，パイロットプラント等での実証が進められている．非水系溶

液について，水に代わる溶媒の種類は様々な選択肢があるが，溶媒ごとに高粘度，高

い揮発性等の課題がある．CO2 吸収容量や吸収速度などの主要な液特性についても，

概ね水溶液の方が優れた性能を示している．本論文では，従来標準液である MEA 水溶

液および次世代のアミン PCC の標準液候補である AMP/PZ 水溶液を評価対象とする

こととした． 
② 代表的なプロセス改良策として AIC，RS，LVC および FGP などが広く用いられてい

る．また，プロセス改良は，パイロットプラント等での実証が進められており，既に

商用プロセスでも取り入れられていることから，これらをシステム評価に反映してい

くことは重要である．今回取り上げた改良策のうち，LVC は再生熱量の削減効果は比

較的大きいものの，圧縮機のための追加的な設備投資およびその所要動力が必要にな

る．そこで，本論文では，第 3 章以降のシステム評価において，比較的追加的コスト

が軽微でかつ広く用いられている AIC，FGP および RS について検討する． 
③ プロセスや吸収液の改良による再生熱量の削減効果あるいは再生熱量の内訳の変化を

示した事例は数多くあるが，それでも削減できずに残った液昇温熱と蒸発潜熱に着目

し，両者のそれぞれに関与する吸収液の液特性や運転条件についての課題を明確化す

る試みはほとんど見当たらない．このような評価を試みるにあたり，従来の再生熱量

内訳の評価およびシステム内の機能連関の考慮については改善の余地がある．以上よ

り，本論文の第 3 章では，これらの評価方法を見直すことで，エネルギーペナルティ

低減に向けた課題を明確化する． 
④ アミン PCC の吸収液の劣化において劣化耐久性に優れたアミンを用いても，数多くの

パイロットプラントでの実証試験において酸化劣化は進行が確認されている．劣化抑

制策の効果はあくまで限定的であり，リクレメーションで劣化生成物を完全に除去し

た状態を維持することは操業コストの観点で難しいことから，実運転においては，吸

収液が劣化生成物を含んだ状態での操業が想定される．パイロットプラントで実施さ

れた分離回収プロセスの長期連続運転およびプロセスシミュレーションの結果では，

劣化生成物の過度な蓄積は再生熱量の増加をもたらすものの，エネルギーペナルティ

を維持あるいは低減可能な劣化生成物の濃度域が存在することが示唆されているが，

そのメカニズムについては十分に明らかになっていない．既往研究では，代表的な劣

化生成物である酸性物質を含む模擬劣化液および実プラントでの連続運転で得られた

実劣化液の液特性の実験的評価，酸性物質を添加した吸収液でのプロセスシミュレー

ションなどがあるが，劣化に起因する各液特性の変化が運転特性に及ぼす影響につい

て包括的な視点での考察は不十分である．したがって，本論文の第 4 章では，プロセ

スシミュレーションおよび実験によるシステム評価を実施し，劣化に起因する各液特
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性の変化が運転特性に及ぼす影響について明らかにすることで，吸収液劣化時の操業

指針を得る． 
⑤ 劣化液の運転特性を予測可能なプロセスシミュレーションモデルを構築してCAEツー

ルとして用い，効率的な運転条件を探索したり，FEED 段階での設備仕様を検討した

りすることも価値があるが，現状では，実劣化液の運転特性を予測可能なシミュレー

ションモデルの構築等の試みは見当たらない．それゆえ，本論文の第 5 章では，この

ようなモデル構築の方法論について提案する． 
⑥ フルチェーン CCS のコストのうち，特に分離回収のコストは，数多くの政府機関，公

的研究機関などで試算されている．既に商用化済みあるいは現在 FEED 段階にあるプ

ロジェクトでのコスト結果なども報告されており，分離回収コストは技術開発や

Learning-by-doing などにより着実に削減されている．さらなるコスト削減を目指す上

では，現状と目標とのギャップを把握し，コスト内訳の整理から今後の研究開発の指

針を見出すことが重要であるが，このような目的でコストの内訳に着目した既往研究

は限られている．したがって，本論文の第 6 章では，吸収液開発やプロセス改良等を

取り入れた分離回収システムのコスト試算を実施し，その内訳を評価していく．また，

上記のシステムに加え，理想的な再生熱量を達成可能な仮想 PCC システムを用いた場

合でのコスト試算も実施し，コストの内訳等から今後の削減策を考える． 
 
2 章での主な記号 
𝐴𝐴 伝熱面積あるいは気液接触面積 m2 
𝐶𝐶CO2 CO2回収量 t/MWh 
CAPEX 資本費コスト 円/year 
CF Capacity factor（設備稼働率） 

COE Cost of electricity（発電コスト）円/MWh 
𝑐𝑐p 比熱 kJ/(kg∙K) 
𝐸𝐸CO2 CO2排出量 t/MWh 
FCR  Fixed charge rate 
𝐺𝐺 ガス流量 kg/s 
H 塔高さ m 
𝐿𝐿 吸収液の質量流量 kg/s 
MW 実発電量 MW 

OC  Operating cost（操業コスト）円/year 
𝑃𝑃  圧力 kPa 
𝑃𝑃CO2
∗  平衡 CO2 分圧 kPa 

𝑄𝑄 リボイラ入熱量 MW 

𝑞𝑞 再生熱量 GJ/t-CO2 
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R 気体定数 kJ/(kmol∙K) 
𝑇𝑇 温度 K 
TAC Total annualized cost 円/year 
𝑢𝑢 液流速 m/s 
𝑈𝑈 総括熱伝達率 W/(m2∙K) 
𝑊𝑊 電力消費量あるいはタービンでの発電量 MW 
∆𝐻𝐻 反応エンタルピー kJ/kmol 
∆𝑃𝑃 圧力上昇あるいは圧損 kPa 
∆𝑇𝑇 温度差 K 
∆𝛼𝛼 CO2ローディングキャパシティ mol-CO2/mol-amine 
∆𝜂𝜂 発電効率ペナルティ 

𝜂𝜂 発電効率 

𝜇𝜇 粘度 Pa∙s 
𝜌𝜌 密度 kg/m3 
 

Subscripts 
abs Absorption（吸収），吸収塔 

AUT Auxiliary turbine（動力回収タービン） 
c Cold（熱交換器の低温側） 
CCS Carbon capture and storage 
comp Compressor（圧縮機） 
cw Cooling water pump（冷却水ポンプ） 
des CO2 desorption（CO2 解離） 
FIX Fixed（固定費） 

h Hot（熱交換器の低温側） 
PCC Post combustion CO2 capture 
reb Reboiler（リボイラ） 
RLHX Rich and lean solution heat exchanger（熱交換器） 
sens Sensible heat（液昇温熱） 
str Stripper（再生塔） 
vap Vapourization of water（水の蒸発） 
VAR Variable（変動費） 

w/o Without 
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第 3 章 プロセスシミュレーションモ

デルの構築とシステム評価 
 
3.1 はじめに 

第 2 章で述べたように，火力発電所への適用を想定したアミン PCC のプロセスシミュレ

ーションを用いたシステム評価は数多くの先行研究が存在するが，それらには，再生熱量内

訳の不十分な評価やシステム内の機能連関の考慮不足など，改善の余地がある．本章では，

これらの点において新たな評価法を提案するとともに，その評価の具体的なツールとして

プロセスシミュレーションモデルを構築する．また，構築したモデルを用いたシステム評価

により，さらなるエネルギーペナルティ低減に向けた課題を明確化する． 
 
3.2 発電所モデルの構築 
3.2.1 NGCC モデル 
汎用プロセスシミュレータ Aspen Plus®を用いて定格 641 MW の総出力（Gross output）

をもつ NGCC のプロセスシミュレーションモデルを構築した．プロセスシミュレータの種

類としては，Aspen Plus®(Abu-Zahra, Schneiders, et al., 2007; Li, Leigh, et al., 2016)，
gPROMS(Lucquiaud & Gibbins, 2011)，Protreat®(Feron et al., 2019, 2020; Ramezan et 
al., 2007)，CHEMSIM(Cifre et al., 2009)，EBSILON® Professional(Feron et al., 2019, 
2020)などがあるが，これらの中でも Aspen Plus®は，アミン PCC の研究における使用実

績が十分である(Goto et al., 2013)ことから，本研究で使用することとした．NGCC システ

ムは，ガスタービン，廃熱回収ボイラ（Heat recovery steam generator：HRSG），蒸気タ

ービンおよび凝縮器で構成される．図 3. 1 および図 3. 2 に，NGCC システムの構成図およ

びプロセスフローダイアグラム（Process flow diagram：PFD）をそれぞれ示す．システム

の主な諸元は，US-DOE（米国エネルギー省）の National Energy Technology Laboratory
（NETL）による報告書に倣い決定した(Zoelle et al., 2015)．熱力学物性の計算に用いる状

態方程式（Equation of state：EOS）について，Luo らに倣い，Peng–Robinson (Peng & 
Robinson, 1976) EOS に Boston–Mathias modifications (Neau, Hernández-Garduza, et 
al., 2009; Neau, Raspo, et al., 2009) を加えた PR–BM および STEAMNBS (Aspen 
Technology, 2012) EOS をガスタービンサイクルの排ガスおよび蒸気サイクルの水蒸気に

対してそれぞれ用いた(Luo, Wang, et al., 2015)．表 3. 1 に燃料の諸元を示す．軸出力は，

各タービンでの不可逆断熱熱落差より計算した．NGCC システムの補機類（Balance of 
plant：BOP）の所内動力については，NETL 報告書の推定値をそのまま用いた．表 3. 2 に

NETL の報告書における NGCC システム代表諸元と本モデルのシミュレーション結果の

比較を示す．同表より，本モデルのシミュレーションの結果は，NETL の報告書の代表諸元
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を概ね模擬しており，本モデルが同報告書の結果をトレース可能であると判断した．表 3. 3
に HRSG 出口における排ガスの諸元の計算結果を示す． 

 

 
図 3. 1 NGCC システムの構成図 (Isogai & Nakagaki, 2023)を和訳 

 

 
図 3. 2 NGCC システムの PFD (Isogai & Nakagaki, 2023)を和訳 
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表 3. 1 NGCC システムの燃料諸元(Isogai & Nakagaki, 2023) 

組成 vol%* 消費流量 

kg/s 
高位発熱量（Higher 
heating value ：
HHV) kJ/kg 

CH4 C2H6 C3H8 C4H10 CO2 N2 

93.1 3.2 0.7 0.4 1.0 1.6 23.37 52,581 
*メタンチオールは微量(5.75×10−6 vol%)につき無視した． 
 
表 3. 2 NETL 報告書における NGCC システム代表諸元と本モデルのシミュレーショ

ン結果の比較(Isogai & Nakagaki, 2023) 

 単位 NETL 報告書 本モデル 
総出力 MW 641 640.1 
正味出力 MW 630 629.0 
BOP 動力 MW 11 11.07 
正味発電効率 % 51.27 51.19 
蒸気温度（主蒸気，再熱） °C 566, 566 565.5, 565.5 
蒸気圧力（主蒸気，再熱） MPa 16.65, 4.2 16.65, 4.2 
主蒸気流量 kg/s 163.3 163.324 

 
表 3. 3 HRSG 出口における排ガスの諸元(Isogai & Nakagaki, 2023) 

組成 vol% 質量流量 kg/s 温度 °C 圧力 kPa 
N2 CO2 O2 H2O 
75.1 3.9 12.6 8.4 1029.69 116.7 102.04 

 
3.2.2 PCPP モデル 

汎用プロセスシミュレータ Aspen Plus®を用いて定格 580 MW の総出力をもつ PCPP の

プロセスシミュレーションモデルを構築した．PCPP システムは，ボイラ，蒸気タービン，

凝縮器，脱硝設備（Selective catalytic reduction：SCR），バグハウス，脱硫設備（Flue gas 
desulfurization：FGD），給水加熱器およびボイラ供給水用ポンプ（Boiler feed pump 
turbine drives：BFPTD）で構成される．図 3. 3 および図 3. 4 に PCPP システムの構成図

および PFD をそれぞれ示す．システムの主な諸元は，NGCC と同じく US-DOE の NETL
による報告書に倣い決定した(Zoelle et al., 2015)．熱力学物性の計算に用いる EOS につい

ては NGCC モデルと同様に PR–BM および STEAMNBS EOS を，ボイラ排ガスおよび蒸

気サイクルの水蒸気に対してそれぞれ用いた．軸出力は，各タービンでの不可逆断熱熱落差

より計算した．PCPP システムの BOP 動力については，NETL 報告書の推定値をそのまま

用いた．燃料は NETL 報告書に倣い，Bituminous Illinois No.6 とした．表 3. 4 に同燃料
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の諸元を示す．表 3. 5 に NETL の報告書における PCPP システム代表諸元と本モデルの

シミュレーション結果の比較を示す．同表より，本モデルのシミュレーションの結果は，

NETL の報告書の代表諸元を概ね模擬しており，本モデルが同報告書の結果をトレース可

能であると判断した．また，表 3. 6 に FGD 出口における排ガスの諸元の計算結果を示す． 
 

 
図 3. 3 PCPP システムの構成図 

 
表 3. 4 PCPP システムの燃料諸元 

組成 wt% 消費流量 

kg/s 
高位発熱量（Higher 
heating value ：HHV) 
kJ/kg 

Moisture Ash Volatile 
Matter 

Fixed 
Carbon 

11.12 9.7 34.99 44.19 49.57 27,113 
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表 3. 5 NETL 報告書における PCPP システム代表諸元と本モデルのシミュレーショ

ン結果の比較 

 単位 NETL 報告書 本モデル 
総出力 MW 580 578.6 
正味出力 MW 550 548.9 
BOP 動力 MW 29.7 29.7 
正味発電効率 % 40.7 40.8 
蒸気温度（主蒸気，再熱） °C 593, 593 593, 593 
蒸気圧力（主蒸気，再熱） MPa 24.2, 4.8 24.2, 4.8 
主蒸気流量 kg/s 443.52 443.52 

 
表 3. 6 FGD 出口における排ガスの諸元 

組成 vol% 質量流量 kg/s 温度 °C 圧力 kPa 
N2 CO2 O2 H2O 
69.2 12.9 3.34 13.7 599.7 52.4 101.325 
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図 3. 4 モデルの PFD a) PCPP システム，b)ボイラ，c)蒸気タービン (Isogai et al., 
2022)を和訳 
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3.3 吸収液モデルの構築 
3.3.1 MEA モデル 

Aspen Plus® よ り 例 示 モ デ ル と し て 提 供 さ れ て い る 「 ENRTL-
RK_Rate_Based_MEA_model」をベースとして，MEA の吸収液モデルを構築した．なお，

この例示モデルは，化学種のデータバンクとして「PURE36」のバージョンを用いており，

以下 3.3.2 節で述べる AMP/PZ 水溶液の吸収液モデルについても同じく「PURE36」を用

いた．表 3. 7 に MEA モデルにおける平衡化学反応式を示す． 
 

表 3. 7 MEA モデルにおける平衡化学反応式 

化学反応式 反応式番号 
2 H2O <--> H3O+ + OH− 1 
CO2 + OH− <--> HCO3− 2 

HCO3− + H2O <--> CO3−2 + H3O+ 3 
MEAH+ + H2O <--> MEA + H3O+ 4 

MEA + CO2 + H2O <--> MEACOO− + H3O+ 5 
 
 「ENRTL-RK_Rate_Based_MEA_model」(Aspen Technology, 2008b)は，Zhang らが構

築した電解質 Non-random two-liquid（NRTL）モデル(Zhang et al., 2011)をベースに作ら

れており，主要な液特性を概ね模擬できているが，密度や粘度などにおいて模擬が不十分で

あった．そこで，Aspen Plus®モデルの各化学種の物性推算式における，化学種固有の調整

可能なパラメータ（以下，可変係数）を修正した．表 3. 8 に調整した可変係数を示す．な

お，ENRTL-RK モデルで用いた各種物性の推算式を本論文の付録にまとめた．式(3. 1)で表

される反応速度について，MEA モデルで用いた反応速度定数パラメータを表 3. 9 に示す．

同表の反応式番号 5f，5b で表されるカルバメート生成反応の速度定数パラメータは，液側

物質移動係数の模擬により決定した．図 3. 5～図 3. 12 に可変係数調整後の MEA モデルの

各種液特性の模擬結果を示す．MEA モデルは各種液特性を概ね模擬しており，妥当である

と判断した．なお，同図の実験値は既往研究の結果に加えて，本研究で実施した各種液特性

試験の結果も併せて示した．本研究で実施した各種液特性試験の方法は以下の通りである． 
 気液平衡特性については，低温域および高温域において，それぞれ濡れ壁塔試験および

オートクレーブによる試験で取得した． 
 密度は，U 字管振動方式密度計を用いて測定した． 
 粘度は，音叉型振動式粘度計を用いて計測した． 
 比熱と反応熱は，示差式反応熱量計を用いて計測した． 
 熱伝導率は，熱線法によって取得した． 
これらの実験の詳細な説明については，4.3.1 節で述べる．本研究で実施した各種液特性試
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験の結果の妥当性は，最低 2 件の文献の結果と図上で重ね合わせ，それらとの一致性によ

って判断した．ただし，比熱および熱伝導率については，同じ試験条件で測定した文献値が

複数件見当たらなかったため，それぞれ 1 件の文献値との一致性で判断した． 
 

𝑟𝑟𝑗𝑗 = 𝑘𝑘𝑗𝑗0exp �−
𝐸𝐸𝑗𝑗
R𝑇𝑇
��𝐶𝐶𝑖𝑖

𝑎𝑎𝑖𝑖𝑖𝑖  (3. 1) 

 
表 3. 8 MEA モデル*で調整した可変係数 

Parameter 
name 

Species 𝑖𝑖 Species 𝑗𝑗 Tempera- 
ture units 

Property 
units 

Value 

CPAQ0/1 MEAH+ - K J/(kmol∙K) 180222 
CPAQ0/2 MEAH+ - K J/(kmol∙K) −250 
CPIG/1 MEA - K J/(kmol∙K) −15000 
IONMUB/1 MEAH+ - K m3/kmol 0.6 
IONMUB/2 MEAH+ - K m3/kmol −0.00015 
IONMUB/1 MEACOO− - K m3/kmol 0.4 
IONMUB/2 MEACOO− - K m3/kmol 0 
KLDIP/1 MEA - C kW/(m∙K) 2.4313×10−4 
KLDIP/2 MEA - C kW/(m∙K) −1.206×10−7 
VLCLK/1 MEAH+ HCO3− - m3/kmol 0.0568 
VLCLK/2 MEAH+ HCO3− - m3/kmol 0.1548 
VLCLK/1 MEAH+ MEACOO− - m3/kmol 0.1311 
VLCLK/2 MEAH+ MEACOO− - m3/kmol −0.04 

*電解質の表面張力計算モデル（SIG2ONSG）について，オプションコード 1＝−5，オプシ

ョンコード 2=1．電解質の熱伝導率モデル（KL2RDL）について，オプションコード 1＝0，
オプションコード 2=0． 
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表 3. 9 MEA モデルの反応速度定数パラメータ 

反応式

番号*1 
反応式 𝑘𝑘0  𝐸𝐸 

MBtu/ 
lbmol 

𝑇𝑇0 
K 

𝐶𝐶𝑖𝑖の 
ベース 

文献 

2f CO2 + OH− --> HCO3− 1.33×1017 23.8482 - Mole 
gamma 

(Aspen 
Technology, 
2008b) 

2b HCO3−--> CO2 + OH− 6.63×1016 46.1808 - Mole 
gamma 

(Aspen 
Technology, 
2008b) 

5f MEA + CO2 + H2O --> 
MEACOO− + H3O+ 

2.008×1015 17.7404 - Mole 
gamma 

This work 

5b MEACOO− + H3O+ --> 
MEA + CO2 + H2O 

3.67×1024 29.7324 - Mole 
gamma 

This work 

*1：「f」，「b」はそれぞれ forward，backward を示す． 
 

 
図 3. 5 MEA30 wt%水溶液の気液平衡特性の模擬結果 【実験値 *：(Jou et al., 1995)，
**：(Aronu et al., 2011)，***：(Ma’mun et al., 2005)，****：This work】 
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図 3. 6 MEA30 wt%水溶液の液比熱の模擬結果 【実験値 *：(Hilliard, 2008)，**：
This work】 
 

 
図 3. 7 MEA30 wt%水溶液のCO2吸収反応熱の模擬結果 【実験値 *：(Kim et al., 2014)，
**：(Wanderley et al., 2020)，***：This work】 
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図 3. 8 MEA30 wt%水溶液の粘度の模擬結果 【実験値 *：(Hartono et al., 2014)，
**：(Amundsen et al., 2009)，***：This work】 
 

 
図 3. 9 MEA30 wt%水溶液の密度の模擬結果 【実験値 *：(Hartono et al., 2014)，
**：(Amundsen et al., 2009)，***：This work】 
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図 3. 10 MEA30 wt%水溶液の液側物質移動係数の模擬結果（40 °C） 【実験値 *：(Luo, 
Hartono, et al., 2015)，**：(Aboudheir et al., 2003)，***：(Dugas, 2009)，****：This work】 

 
図 3. 11 熱伝導率の模擬結果 a)MEA 単体，b)MEA-H2O-CO2 系（MEA30 wt%，

40 °C） 【実験値 *：(DiGuilio et al., 1992)，**：This work】 
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図 3. 12 表面張力の模擬結果 a) MEA-H2O 系，b) MEA-H2O-CO2系（MEA30 wt%）【実

験値 *：(Jayarathna et al., 2013)，**：(Han et al., 2012)，***：This work】 
 
3.3.2 AMP/PZ モデル 

Aspen Plus®より提供されている MDEA と PZ のブレンド液の例示モデル「ENRTL-
RK_Rate_Based_PZ/MDEA_model」(Aspen Technology, 2008c)をベースとして用い，

AMP/PZ のモデルを下記の通り構築した．まず，同モデル内の MDEA とそのイオン化した

化学種をモデル内の化学種から削除した後，AMP とそのイオン化した化学種をモデル内の

化学種として加えた．次に，AMP の各物性（密度，粘度，表面張力，比熱，蒸発潜熱，飽

和蒸気圧，比誘電率，ヘンリー定数）の可変係数の初期値については，Aspen Plus®より提

供されている AMP の例示モデル「ELECNRTL_Rate_Based_AMP_model」 (Aspen 
Technology, 2008a)より引用した．表 3. 10 に，AMP/PZ モデルにおける平衡化学反応式を

示す． 
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表 3. 10 AMP/PZ モデルにおける平衡化学反応式 

化学反応式 反応式番号 
2 H2O <--> H3O+ + OH− 6 
CO2 + OH− <--> HCO3− 7 

HCO3− + H2O <--> CO3−2 + H3O+ 8 
PZH+ + H2O <--> PZ + H3O+ 9 

PZ + CO2 + H2O <--> PZCOO− + H3O+ 10 
PZCOO− + HCO3− <--> PZ(COO−)2 + H2O 11 
H+PZCOO− + H2O <--> PZCOO− + H3O+ 12 

AMPH+ + H2O <--> AMP + H3O+ 13 
AMP + CO2 + H2O <--> AMPCOO− + H3O+ 14 

 
平衡定数（𝐾𝐾𝑗𝑗）に関して，表 3. 10 中の 6～12 の化学反応については，式(3. 2)を用いギ

ブズ自由エネルギー変化（∆𝐺𝐺𝑗𝑗°），温度（𝑇𝑇），気体定数（R）より計算した．また，∆𝐺𝐺𝑗𝑗°につ

いては，必要な熱力学物性（標準生成エンタルピー，標準ギブズ自由エネルギー，比熱）の

可変係数を前述の PZ/MDEA の例示モデルより引用して計算した．表 3. 10 中の 13，14 の

化学反応については，AMPの例示モデルの気液平衡特性の予測精度が不十分であったため，

式(3. 3)により𝐾𝐾𝑗𝑗を計算した．表 3. 11 にモデル内で使用した式(3. 3)中の各係数を示す．表

3. 11 において，Tong らによる値(Tong et al., 2012)は，重量モル濃度をモル分率に換算し

た．ENRTL 活量係数モデルにおける相互作用パラメータは，下記の通り定めた．PZ およ

び PZ 由来のイオンが関わる分子-分子パラメータ，分子-イオンパラメータについては，

PZ/MDEA の例示モデルの値を用いた．AMP および AMP 由来のイオンが関わる分子-分子

パラメータ，分子-イオンパラメータについては，Hartono らによる値(Hartono et al., 2020)
を用いた．以上の変更だけでは気液平衡特性や粘度など主要な液特性において模擬が不十

分であったため，より正確に AMP/PZ 水溶液の液特性をモデルで模擬すべく，いくつかの

可変係数については手動でフィッティングを実施した．表 3. 12 に AMP/PZ モデルの手動

フィッティングした可変係数を示す．表 3. 13 に AMP/PZ モデルで用いた反応速度定数を

示す．同表における反応式番号 10f の PZ のカルバメート生成反応および 11f の PZCOO−の

ジカルバメート生成反応の正反応の速度定数は，濡れ壁塔試験で取得した液側物質移動係

数の模擬により決定した．反応速度は，𝑇𝑇0が与えられている反応式については式(3. 4)を，

𝑇𝑇0が与えられていない反応式については式(3. 1)をそれぞれ用いて計算した．図 3. 13～図 3. 
20 にモデルの妥当性確認として，AMP/PZ モデルにおける各種液特性の模擬結果を示す．

AMP/PZ モデルは各種液特性を概ね模擬しており，妥当であると判断した． 

ln𝐾𝐾𝑗𝑗 = −
∆𝐺𝐺𝑗𝑗°

R𝑇𝑇  (3. 2) 
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ln𝐾𝐾𝑗𝑗 = 𝐴𝐴 + 𝐵𝐵
𝑇𝑇� + 𝐶𝐶 ∙ ln𝑇𝑇 + 𝐷𝐷 ∙ 𝑇𝑇 (3. 3) 

𝑟𝑟𝑗𝑗 = 𝑘𝑘𝑗𝑗0exp �−
𝐸𝐸𝑗𝑗
R
�

1
𝑇𝑇
−

1
𝑇𝑇0
���𝐶𝐶𝑖𝑖

𝑎𝑎𝑖𝑖𝑖𝑖 (3. 4) 

 
表 3. 11 化学反応平衡定数の計算式の係数（モル分率ベース） 

表 3. 10 の化学反

応式番号 
𝐴𝐴  𝐵𝐵  𝐶𝐶  𝐷𝐷  Source 

13 300.46 −7625.01 −43.6376 0 (Tong et al., 2012) 
14 −14.0057 2623.74 −1.8581 0 (Hartono et al., 2020) 

 
表 3. 12 AMP/PZ モデル*で調整した可変係数 

Parameter 
name 

Species 𝑖𝑖 Species 𝑗𝑗 Temperature 
units 

Property 
units 

Value 

NRTL/1 CO2 AMP K - −13.6763 
NRTL/2 CO2 AMP K - 4189.17 
NRTL/1 CO2 PZ K - 0 
NRTL/2 CO2 PZ K - 0 
NRTL/1 PZ CO2 K - −23.5625 
NRTL/2 PZ CO2 K - 7688.06 
NRTL/3 PZ CO2 K - 0.3 
NRTL/1 CO2 H+PZCOO− K - −1 
NRTL/2 CO2 H+PZCOO− K - 0 
NRTL/1 H+PZCOO− CO2 K - −23.5625 
NRTL/2 H+PZCOO− CO2 K - 7688.06 
NRTL/3 H+PZCOO− CO2 K - 0.3 
GMENCC H2O PZH+/HCO3− K - 1.32461 
GMENCC H2O PZH+/PZCOO− K - 4 
GMENCC AMPH+/ 

AMPCOO− 
H2O K - −12.073431 

GMENCC H2O AMPH+/HCO3− K - 2 
GMENCD AMPH+/ 

AMPCOO− 
H2O K - 4000 

CPAQ0/1 PZH+ - K J/(kmol∙K) −246560 
CPAQ0/2 PZH+ - K J/(kmol∙K) 1121 
CPAQ0/1 H+PZCOO− - K J/(kmol∙K) 23775.1 



 第 3 章 プロセスシミュレーションモデルの構築とシステム評価 

92 
 

CPAQ0/2 H+PZCOO− - K J/(kmol∙K) 167 
CPAQ0/1 PZCOO− - K J/(kmol∙K) −213168 
CPAQ0/2 PZCOO− - K J/(kmol∙K) 1312 
CPAQ0/1 PZ(COO−)2 - K J/(kmol∙K) 72038.9 
CPAQ0/2 PZ(COO−)2 - K J/(kmol∙K) 312 
CPAQ0/1 AMP+ - K J/(kmol∙K) −32600 
CPAQ0/2 AMP+ - K J/(kmol∙K) 800 
CPIG/1 AMP - K J/(kmol∙K) −2932910 
CPIG/2 AMP - K J/(kmol∙K) 32904.4 
CPIG/3 AMP - K J/(kmol∙K) −132.644 
CPIG/4 AMP - K J/(kmol∙K) 0.2367 
CPIG/5 AMP - K J/(kmol∙K) −1.52447× 

10−4 
CPIGDP/1 PZ - C J/(kmol∙K) 11930 
CPIGDP/2 PZ - C J/(kmol∙K) 1.79 × 106 
CPIGDP/3 PZ - C J/(kmol∙K) 1269.8 
CPIGDP/4 PZ - C J/(kmol∙K) 174500 
CPIGDP/5 PZ - C J/(kmol∙K) 695 
IONMOB/1 AMP+  K kmol 5 
IONMUB/1 AMP+ - K m3/kmol −0.59 
IONMUB/1 AMPCOO− - K m3/kmol −2.2 
IONMUB/1 PZH+ - K m3/kmol −1.5 
IONMUB/1 PZCOO− - K m3/kmol 2.2 
IONMUB/1 PZ(COO−)2 - K m3/kmol 10 
IONMUB/1 HCO3− - K m3/kmol 4 
IONMUB/1 CO3−2 - K m3/kmol 2.1 
KLDIP/1 PZ - K kcal∙m/ 

(hr∙m2∙K) 
0.216664 

KLDIP/2 PZ - K kcal∙m/ 
(hr∙m2∙K) 

−2.16724× 
10−4 

KLDIP/1 H+PZCOO− - K kcal∙m/ 
(hr∙m2∙K) 

0.248358 

KLDIP/2 H+PZCOO− - K kcal∙m/ 
(hr∙m2∙K) 

−2.68091× 
10−4 

KLTMLP/1 AMP - K W/(m∙K) 0.578112 
KLTMLP/2 AMP - K W/(m∙K) −1.44201× 
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10−3 
KLTMLP/3 AMP - K W/(m∙K) 2.39× 10−7 
KLTMLP/4 AMP - K W/(m∙K) −4.74×10−11 
IONRDL AMP+ - - m3/kmol −0.03 
IONRDL PZH+ - - m3/kmol −0.01 
IONRDL PZCOO− - - m3/kmol −0.01 
IONRDL PZ(COO−)2 - - m3/kmol −0.01 
MULDIP/1 AMP - K N/(s∙m2) −137.587 
MULDIP/1 H+PZCOO− - K cP −13.0668 
MULDIP/2 H+PZCOO− - K cP 2224.53 
MULDIP/3 H+PZCOO− - K cP 1.14913 
MUKIJ/1 PZ H2O K - −2 
MUKIJ/2 PZ H2O K - 15 
MUKIJ/1 H+PZCOO− H2O K - −21.9 
MUKIJ/2 H+PZCOO− H2O K - 30 
MUKIJ/1 AMP H+PZCOO− K - 10 
MUKIJ/2 AMP H+PZCOO− K - 0 
SIGDIP/1 PZ - K dyne/cm 107.135 
SIGDIP/2 PZ - K dyne/cm 1.15761 
SIGDIP/1 H+PZCOO− - K dyne/cm 109.135 
SIGDIP/2 H+PZCOO− - K dyne/cm 1.50761 
SIGDIP/1 AMP - K N/m 0.0718424 
DGAQFM PZ(COO−)2 - - J/kmol −5.69 × 108 
DHAQFM AMP+ - - J/kmol −3.85 × 108 
DHFORM PZ - - J/kmol 1.4389× 107 
PCSFAU** AMP - - K 3709.86 
PCSFAV** AMP - - - 0.0664545 
PCSFTM** AMP - - - 3.30441 
PCSFTU** AMP - - K 237.44 
PCSFTV** AMP - - - 3.59752 
VLBROC/1 AMP+ - K m3/kmol 0.092 
VLBROC/1 PZH+ - K m3/kmol 0.089 
VLBROC/1 PZCOO− - K m3/kmol 0.089 
VLBROC/1 PZ(COO−)2 - K m3/kmol 0.089 

*電解質の表面張力モデル（SIG2ONSG）について，オプションコード 1＝−7，オプション

コード 2=1．電解質の熱伝導率モデル（KL2RDL）について，オプションコード 1＝0，オ
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プションコード 2=1．**MDEA の値(Aspen Technology, 2008c)を使用． 
 

表 3. 13 AMP/PZ モデルの反応速度定数パラメータ 

反応

式番

号*1 

反応式 𝑘𝑘0  𝐸𝐸 kJ/kmol 𝑇𝑇0 K 𝐶𝐶𝑖𝑖のベース 文献 

7f CO2 + OH− --> HCO3− 1.33×1017 5.547×104 - Mole 
gamma 

(Aspen 
Technology, 
2008c) 

7b HCO3−--> CO2 + OH− 6.63×1016 1.074×105 - Mole 
gamma 

(Aspen 
Technology, 
2008c) 

10f PZ + CO2 + H2O --> 
PZCOO− + H3O+ 

7.2657×104 3.36×104 298.15 Molarity This work*2 

10b PZCOO− + H3O+ --> 
PZ + CO2 + H2O 

1.12×109 8.2682×104 298.15 Molarity This work*3 

11f PZCOO− + CO2 + H2O  
--> PZ(COO−)2 + H3O+ 

6.36×104 3.36×104 298.15 Molarity This work*4 

11b PZ(COO−)2 + H3O+ --> 
PZCOO− + CO2 + H2O 

2.88×1010 8.4149×104 298.15 Molarity This work*3 

14f AMP + CO2 + H2O --> 
AMPCOO− + H3O+ 

1.94×1010 4.3×104 - Molarity (Saha et al., 
1995) 

14b AMPCOO− + H3O+ --> 
AMP + CO2 + H2O 

6.811×1022 7.3341×104 - Molarity (Isogai & 
Nakagaki, 
2022)*5 

*1：「f」，「b」はそれぞれ forward，backward を示す．*2：活性化エネルギーを(Bishnoi & 
Rochelle, 2000)より引用．*3：反応平衡時の液中組成からそれぞれの反応の平衡定数を計算

し，その平衡定数と 10f，11f の反応速度定数から決定した．*4：活性化エネルギーを(Bishnoi 
& Rochelle, 2002)より引用．*5：反応速度定数は，14f の反応速度定数とこの反応の平衡定

数から決定した．平衡定数は，AMP のカルバメート生成反応の平衡定数(Silkenbäumer et 
al., 1998)，水のプロトンおよび水酸化物イオンへの電離(Edwards et al., 1978)および CO2

から重炭酸イオンへの電離(Posey & Rochelle, 1997)の平衡定数を組み合わせることで得た． 
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図 3. 13 AMP27 wt%/PZ13 wt%水溶液の気液平衡特性の模擬結果 【実験値 *：
(Brúder et al., 2011)，**：This work】 

 
図 3. 14 AMP/PZ 水溶液の比熱の模擬結果 実験値：(Chen et al., 2010) 

 
図 3. 15 AMP27 wt%/PZ13 wt%水溶液の CO2吸収反応熱（40 °C）の模擬結果 【実験値 
*：(Xie et al., 2013)，**：(Hartono et al., 2021)，***：This work】 
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図 3. 16 AMP30 wt%/PZ10 wt%水溶液の密度の模擬結果 実験値：(Stec et al., 2016) 

 
図 3. 17 AMP27 wt%/PZ13 wt%水溶液の熱伝導率（40 °C）の模擬結果 実験値：This 
work 

 
図 3. 18 AMP27 wt%/PZ13 wt%水溶液の液側物質移動係数（40 °C）の模擬結果 実験値：

This work 
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図 3. 19 AMP27 wt%/PZ13 wt%水溶液の表面張力（30 °C）の模擬結果 実験値：This 
work 

 
図 3. 20 AMP27 wt%/PZ13 wt%水溶液の粘度（40 °C）の模擬結果 実験値：This work 
 
3.3.3 CO2 分離回収モデルの妥当性検証 

火力発電所への適用を想定した PCC シミュレーションに先立ち，分離回収過程のシミュ

レーションモデルの妥当性について以下の通り検証した． 
(1) 小規模 CO2 回収試験の模擬 
まず，MEA30 wt%水溶液を用い，10 kg/day の小規模 CO2 回収試験装置で CO2 回収試

験を実施した．同試験装置は，吸収塔，再生塔，送液ポンプ等で構成され，連続的な CO2分

離回収が可能である．試験の概要として，再生塔下部の入熱量（250 W）および吸収塔下部

より供給する N2/CO2混合ガスの流量を 11.0/2.15 L/min で一定，液流量を操作変数とし，

CO2 回収率，再生熱量内訳および吸収塔内の CO2 ローディング分布を取得した．試験の詳

細な手順等については，4.4 節で述べる．次に，3.3.1 節で構築した MEA モデルを組み込ん
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だ分離回収のプロセスシミュレーションモデルを用い，同試験の試験条件や設備仕様等を

模擬し，試験で得られた運転特性結果の予測を試みた．シミュレーションでは，吸収塔およ

び再生塔は第二世代の速度論型多段分離の単位操作モデル Aspen RatesepTM を用いた

(Zhang & Chen, 2013)．塔内の各種計算方法を表 3. 14 に示す．また，化学吸収法プロセス

において，再生塔内は温度が高いため，すべての化学反応が液相での物質移動に比べて十分

速く平衡とみなせるが，吸収塔においては，プロトン化反応を除くその他の反応が CO2 吸

収の律速段階となり得るため，反応速度を考慮する必要がある(van Wagener et al., 2014)．
したがって，本論文では以降のプロセスシミュレーションにおいて，吸収塔の計算では

MEA モデルおよび AMP/PZ モデルでそれぞれ表 3. 9 および表 3. 13 の反応速度定数を用

いて計算し，再生塔の計算ではすべての化学反応を平衡反応として計算した．図 3. 21 およ

び図 3. 22 にシミュレーションの予測結果を示す．同図より，モデルは，液流量変更に伴う

再生熱量内訳，CO2 回収率および吸収塔内 CO2 ローディング分布の変化を概ね模擬できて

おり，予測は妥当であると判断した． 
 

表 3. 14 吸収塔と再生塔内の各種計算方法 

 Absorber Stripper 
計算タイプ Rate-based Rate-based 
物質移動係数計算方法 Onda-68 Onda-68 
気液接触面積計算方法 Onda-68 Onda-68 
熱伝達計算方法 Chilton and Colburn Chilton and Colburn 
ホールドアップ計算式 Stichlmair89 N/A* 
フローモデル VPlug VPlug 
移動条件係数 0.5 0.5 
反応条件係数 0.9 0.9 
境膜離散化比 5 5 
気相境膜抵抗 Consider film Consider film 
液相境膜抵抗 Discretize film Discretize film 
液相離散化点数 5 5 

*化学反応が平衡計算のみであるため． 



 第 3 章 プロセスシミュレーションモデルの構築とシステム評価 

99 
 

 
図 3. 21 分離回収モデルによる小規模 CO2 回収試験の吸収塔内 CO2 ローディング分布の

予測結果 

 
図 3. 22 分離回収モデルによる小規模 CO2 回収試験の入熱量内訳および CO2 回収率の予

測結果 
 
(2)Niederaussem パイロットプラントの模擬 
 次に，3.3.2 節で構築した AMP/PZ モデルを組み込んだ分離回収のプロセスシミュレーシ

ョンモデルを用い，ドイツの Niederaussem パイロットプラントでの AMP27 wt%/PZ13 
wt%水溶液を用いた CO2 分離回収試験における運転特性模擬を試みた．同プラントでは，

褐炭火力発電からの排ガスの一部を分離対象としている．表 3. 15 に吸収塔と再生塔内の各
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種計算方法を示す．表 3. 16 に，同試験における主要な運転条件および設備仕様を示す．  
 

表 3. 15 吸収塔と再生塔内の各種計算方法 

 Absorber Stripper 
計算タイプ Rate-based Rate-based 
物質移動係数計算方法 Brf-85 Brf-85 
気液接触面積計算方法 Brf-85 Brf-85 
熱伝達計算方法 Chilton and Colburn Chilton and Colburn 
ホールドアップ計算式 Billet-93 N/A* 
フローモデル VPlug VPlug 
移動条件係数 0.5 0.5 
反応条件係数 0.9 0.9 
境膜離散化比 5 5 
気相境膜抵抗 Consider film Consider film 
液相境膜抵抗 Discretize film Discretize film 
液相離散化点数 5 5 

*化学反応が平衡計算のみであるため． 
 
表 3. 16 Niederaussem パイロットプラントでの運転における主要な運転条件および設

備仕様*1 

 単位  
排ガス流量 m3/h 1150 
吸収塔入口排ガス CO2 濃度 vol% 15.2 
脱硫装置出口排ガス O2濃度 vol% 5 
吸収塔入口排ガス温度 °C 40～45 
再生塔圧力 bar 1.75 
再生塔下部温度 °C 120 
吸収塔内の充填物高さ m 12, 16 
吸収塔直径 m 0.610*2 
再生塔直径 m 0.457*2 
CO2回収率 % 90 

*1：(Moser et al., 2021)をもとに作成．再生塔の充填物高さ，吸収塔入口液温度，熱交換器

の伝熱面積，吸収塔および再生塔内の充填材の種類等の情報は秘匿事項のため本論文中に

は記載しなかった．*2：(Schmidt, 2014)より引用． 
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図 3. 23 に，液流量に対する再生熱量の試験結果およびシミュレーションの予測結果を示

す．同図に示すように，モデルは，液流量，吸収塔内の充填物高さの変更に伴う再生熱量の

変化を概ね模擬できており，予測は妥当であると判断した． 
 

 
図 3. 23 Niederaussem パイロットプラントでの運転における再生熱量の試験結果 
(Moser et al., 2021)と予測結果 
 
(3)Technology Centre Mongstad（TCM）パイロットプラントの模擬 
次に，3.3.2 節で構築した AMP/PZ モデルを組み込んだ分離回収のプロセスシミュレーシ

ョンモデルを用い，ノルウェーの Technology Centre Mongstad（TCM）パイロットプラン

トでの AMP27 wt%/PZ13 wt%水溶液を用いた CO2 分離回収試験における運転特性模擬を

試みた．同プラントでは，天然ガス火力からの排ガスの一部を分離対象としている．表 3. 
17 に吸収塔と再生塔内の各種計算方法を示す．表 3. 18 に，同試験における主要な運転条

件および設備仕様を示す． 
図 3. 24a)および b)に，液ガス比に対する再生熱量およびリーンローディングの試験結果

とシミュレーションの予測結果をそれぞれ示す．同図に示すように，モデルは，排ガスの吸

収塔入口温度 40 °C の条件において，再生熱量およびリーンローディングを概ね模擬でき

ており，予測は妥当であると判断した．一方で，排ガスの吸収塔入口温度 30 °C の条件にお

いて，特に低い液ガス比で試験結果と予測の乖離が大きい．試験においては，同排ガス条件

で固体析出が生じ連続的な運転が困難であったという報告があり(Benquet et al., 2021)，モ

デル内では固体析出を考慮していないことが不十分な模擬の要因の一つと考えられる．な

お，本論文においては，この TCM での試験結果を踏まえ，吸収塔入口排ガス温度は一部の

ケーススタディを除き 40 °C に固定して計算していることから，上述の乖離は許容され得

ると判断した．  
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表 3. 17 吸収塔と再生塔内の各種計算方法 

 Absorber Stripper 
計算タイプ Rate-based Rate-based 
物質移動係数計算方法 Brf-85 Bravo-Fair82 
気液接触面積計算方法 Brf-85 Bravo-Fair82 
熱伝達計算方法 Chilton and Colburn Chilton and Colburn 
ホールドアップ計算式 Billet-93 N/A* 
フローモデル VPlug VPlug 
移動条件係数 0.5 0.5 
反応条件係数 0.9 0.9 
境膜離散化比 5 5 
気相境膜抵抗 Consider film Consider film 
液相境膜抵抗 Discretize film Discretize film 
液相離散化点数 5 5 

*化学反応が平衡計算のみであるため． 
 

表 3. 18 TCM での運転における主要な運転条件および設備仕様*1 

 単位  
排ガス流量 Sm3/h 50,000 
吸収塔入口排ガス CO2 濃度 vol% 3.5 
吸収塔入口排ガス温度 °C 30, 40 
再生塔圧力 barg 0.9 
吸収塔内の充填物高さ m 18, 24 
再生塔内の充填物高さ m 8*2 
吸収塔内充填材  Koch Glitsch Flexipac 2X*2 
吸収塔内充填材  Koch Glitsch Flexipac 2X*2 
吸収塔直径 m 3*3 
再生塔直径 m 1.3*2 
CO2回収率 % 90 

*1：(Benquet et al., 2021)をもとに作成．熱交換器の伝熱面積，リッチ液分岐の割合等は秘

匿事項のため本論文には記載しなかった．*2：(Montañés et al., 2017)より引用．*3：吸収

塔断面（3.55×2 m2）の等価直径として与え，計算した． 
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図 3. 24 TCM パイロットプラントでの運転における運転特性の試験結果(Benquet et al., 
2021)と予測結果 a)再生熱量，b)リーンローディング 
 
3.4 火力発電所への適用を想定した PCC モデル構築と各種計算方法 
 火力発電所適用想定の PCC トレインモデルを構築した．構築した PCC トレインモデル

は，NGCC および PCPP 適用時において，HRSG および FGD 設備の後流にそれぞれ配置

した．吸収塔の許容される直径（≤12.8 m）(Li, Leigh, et al., 2016; Oexmann et al., 2008)
と発電所からの排ガス流量より，NGCC および PCPP 適用時において，発電所から排出さ

れる CO2 の 90%を回収するためには，それぞれ 3 つおよび 2 つの PCC トレインが必要で
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あった．各 PCC トレインは，吸収塔，ガスクーラ（Direct contact cooler：DCC），ウォー

ターウォッシュ，クーラ，リッチ液とリーン液の熱交換器（Rich and lean solution heat 
exchanger：RLHX），リッチ液ポンプ，リーン液ポンプ，再生塔，コンデンサで構成される．

また，本論文では，代表的なプロセス改良として再生塔への液分岐投入（Rich split：RS）
および吸収塔の内部冷却（Absorber intercooling：AIC）を採用した．また，固体析出の懸

念はあるものの，排ガス予冷（Flue gas precooling：FGP）も後述する一部のケーススタデ

ィで評価した．標準プロセスにおける PCC トレインの概観図を図 3. 25 に示す．また，本

論文で評価したプロセス改良策を図 3. 26 に示す．なお，図 3. 25 には，エネルギーペナル

ティ，運転特性および運転条件を示した．また，プロセス改良を組み込んだ場合の PCC ト

レインモデルの PFD を図 3. 27 に示す．発電所からの排ガスは DCC の上流にあるブロワ

で昇圧されたのち，各 PCC トレインに均等に分岐投入される．発電所から出た排ガスの温

度は一般的なアミン PCC の吸収塔内部温度よりも高いため，排ガスは DCC で冷却された

のち，吸収塔下部より供給される．また，吸収塔上部より出た排ガスは，大気へのアミンエ

ミッションを抑制するため，ウォーターウォッシュを通過したのち，大気へと放出される．

また，再生塔上部より回収された各 PCC トレインからの CO2は，1 つにまとめられ，多段

圧縮機を用いて昇圧される．表 3. 19 に PCC トレインの各塔の仕様と計算条件を示す．塔

の直径は，フラッディングファクターが 80%以内に収まるように決定した．塔高さおよび

充填物の種類は Feron らに倣い，ガスクーラおよびその他の塔でそれぞれ Pall rings およ

び Mellapak 250X とした(Feron et al., 2020)．各塔は Aspen Plus®の速度論型モデル Aspen 
Ratesep™を用いて計算した．吸収塔と再生塔の段数は，それぞれ 15 段とし，DCC とウォ

ーターウォッシュの段数は 5 段とした．DCC を通過後のガスおよび再生塔からのリーン液

は，それぞれ吸収塔の 15 段目および 1 段目より供給した．また，再生塔の 1 段目から出た

ガスはコンデンサで冷却し，凝縮した水は再生塔の 1 段目に戻した．吸収塔からのリッチ

液は再生塔 1 段目に供給した． 
RLHX は，Aspen Plus®の熱交換器モジュール「HeatX」を用いて計算した．HeatX で

は，総括熱伝達（𝑈𝑈）および熱交換面積（𝐴𝐴RLHX）の積を与えることで，RLHX 出口温度を

シミュレーションで計算した．RLHX はプレート型熱交換器を想定し，𝐴𝐴RLHXは NGCC お

よび PCPP それぞれの場合において，4,500 m2 および 6,000 m2一定と想定した．𝑈𝑈は，低

温側（ℎc）および高温側（ℎh）の熱伝達率より式(3. 5)を用いて計算した．また，ℎcおよびℎh
は，式(3. 6)を用いてヌセルト数（Nu）より計算した．式(3. 6)中のNuは，プレート型熱交換

器の実験式である式(3. 7)を用い，レイノルズ数（Re）とプラントル数（Pr）より計算した

(Talik et al., 1995)．Reについて，液流速（𝑢𝑢）は式(3. 8)を用いて熱交換器長さ（l）や液流

量（𝐿𝐿）などより計算した(Lin, 2016)．液流量の範囲を考慮し，lの初期値は，7.5 m とした．

等価水力直径（De）は，4 mm とした(Lin, 2016)． 
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表 3. 19  PCC トレインの各塔の仕様と計算条件 

 ガスクーラ 吸収塔 ウォーター 
ウォッシュ 

再生塔 

充填塔高さ m 5 20 5 10 
充填塔直径 
（NGCC/PCPP）m 

12/12.8 12/12.8 12/12.8 5/7.5 

塔段数 5 15 5 15 
充填物 Pall rings 

（90 mm） 
Mellapak 
250X 

Mellapak 
250X 

Mellapak 
250X 

ガス入口温度 
（NGCC/PCPP）°C 

116.7/52.4 40±0.5 *1 *1 

液入口温度 
（NGCC/PCPP）°C 

34/36 40 31 *1 

塔頂圧力 
（NGCC/PCPP）kPa 

104±1 
/103±1 

101.8±0.1 
/101.6±0.1 

101.325 Adjusted 

計算タイプ Rate-based Rate-based Rate-based Rate-based 
物質移動係数計算方法 Bravo-Fair82 Brf-85 Brf-85 Brf-85 
気液接触面積計算方法 Bravo-Fair82 Mod-Tsai Brf-85 Mod-Tsai 
熱伝達計算方法 Chilton and 

Colburn 
Chilton and 
Colburn 

Chilton and 
Colburn 

Chilton and 
Colburn 

フローモデル Mixed VPlug Mixed VPlug*2 
移動条件係数 0.5 0.5 0.5 0.5 
反応条件係数 0.5 0.9 0.5 0.9 
境膜離散化比 2 5 2 5 
気相境膜抵抗 Film  

reactions 
Consider 
film 

Film 
reactions 

Consider 
film 

液相境膜抵抗 Film  
reactions 

Discretize 
film 

Film 
reactions 

Discretize 
film 

液相離散化点数 - 5 - 5 
*1：目的変数，*2：フローモデル条件係数（塔底）＝1，フローモデル移行係数＝0.3． 
 

1
𝑈𝑈 =

1
ℎc

+
1
ℎh

 (3. 5) 

Nu =
ℎDe

𝑘𝑘  (3. 6) 
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Nu = 0.2Re0.75Pr0.4 (3. 7) 

𝑢𝑢 =
2𝐿𝐿l

𝜌𝜌𝐴𝐴RLHXDe
 (3. 8) 

 

 
図 3. 25 PCC トレインの概観図（標準プロセス） (石川, 2012)より一部改変 
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図 3. 26 本論文で評価したプロセス改良策 (石川, 2012)より一部改変 

 

 
図 3. 27 火力発電所適用想定の PCC の PFD（プロセス改良あり）  

 
表 3. 20 および表 3. 21 に，NGCC および PCPP それぞれの場合における，本章で評価

した各ケースの PCC システムの運転条件を示す．全ケースに共通する運転条件として，リ

ボイラでの入熱量（𝑄𝑄reb）を調整することで，CO2 回収率は 90%固定とした．液ガス比は，

各ケースで操作変数とし，ガス流量は一定であるため液流量を操作した．熱劣化緩和の観点
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では，MEA 水溶液および AMP/PZ 水溶液のそれぞれについて，111～125 °C (Davis, 2009)
および 135 °C (Voice, 2013)以下で再生塔を運転するのが望ましい．したがって，MEA 水

溶液および AMP/PZ 水溶液について，再生塔下部温度（𝑇𝑇str）をそれぞれ 120 °C および

130 °C とした．液流量の変更に伴い再生塔圧力を調整することで，再生塔下部温度を一定

に保った．また，DCC内でガスを冷却する水の入口温度は，排ガスの吸収塔入口温度が40 °C
になるよう決定した． 
以下，ケース番号の「N」および「P」は，NGCC および PCPP の場合を意味する．まず，

それぞれの場合について，プロセス改良なしのPCCトレインで構成される標準プロセスを，

N1（MEA 水溶液），N2（AMP/PZ 水溶液）および P1（MEA 水溶液），P2（AMP/PZ 水溶

液）として評価した．なお，P1，P2 については，∆𝑇𝑇RLHXを一定値としてシミュレーション

計算を実施することによる計算結果への影響を調べるため，∆𝑇𝑇RLHX,c =5 K に固定した計算

（P1’，P2’）をそれぞれ実施した．次に，AMP/PZ 水溶液を対象に，プロセス改良を採用し

た各ケースを評価した．まず，予備的検討として，標準プロセスに AIC のみを加え，AIC
の位置を変えた場合のシミュレーションを N3，P3 として実施した．AIC について，リー

ン液流量と同じ流量を吸収塔からポンプで引き込み，30 °C に冷却した後取り出した段に戻

した．また，上記 N3 と P3 に FGP も取り入れたケース N3’と P3’を実施し，排ガス予冷の

効果を確認した．FGP では，ガスクーラ入口の冷却水温度を 25 °C とした．次に，AIC と

RS を取り入れたケース N4，P4 を実施した．RS について，RLHX を介さず再生塔へ直接

投入するリッチ液（以下，コールドリッチ液）は，再生塔の 1 段目に投入した．RLHX を

介したリッチ液は，再生塔の 4 段目に投入した．リッチ液全量に対するコールドリッチ液

の割合（以下，Cold rich/rich：CR/R）は，各液ガス比において RLHX 内でのリッチ液とリ

ーン液の温度交差を回避できる範囲内での最大値とした． 
 

〇：実施，×：未実施 

表 3. 20 NGCC で評価した各ケースとその運転条件 

ケース

番号 
PCC 
吸収水溶液 

再生塔 
下部 
温度 °C 

AIC 
抽液箇所

（段） 

FGP 液ガス比  
kg/kg（CR/R） 

N1 MEA30 wt% 120 × × 1.38 1.85 2.16  
N2 AMP27 wt% 

/PZ13 wt% 
130 × × 0.77 0.89 1.04  

N3  ↓ ↓ ×，4，8，12 × 0.89～0.92 
N3’ ↓ ↓ 4 〇 0.92 
N4 ↓ ↓ 4 × 0.88 

(0.07) 
0.93 
(0.07) 

1.03 
(0.08) 

1.19 
(0.09) 
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〇：実施，×：未実施，*：∆𝑇𝑇RLHX,c =5 K に固定して計算 
 
抽気蒸気によるリボイラへの熱供給については，中圧（Intermediate pressure：IP）タ

ービンと低圧（Low pressure：LP）タービンの接続部（以下，IP/LP クロスオーバー）か

ら蒸気を抽気し，再生塔のリボイラへ加熱源として供給した．再生塔では多量の熱エネルギ

ーがリッチアミン吸収液の再生のために必要であり，蒸気の凝縮熱伝達による潜熱のエン

タルピーでその熱を供給する．一般に，アミン吸収液は高温ほど熱劣化の懸念が高まり，過

度に高温な抽気蒸気のリボイラへの直接供給を避ける必要がある．したがって，リボイラ投

入前に過熱低減器としてクーラを設置して，リボイラに投入する蒸気の温度を再生塔下部

温度より 12 °C 高くなるように調整した．また，抽気した蒸気とリボイラに投入する蒸気の

エンタルピー差を動力として回収するため，抽気バルブとリボイラ間にタービンを設置し

た．抽気蒸気の状態量などについては，表 3. 22 にまとめた． 
  

表 3. 21 PCPP で評価した各ケースとその運転条件 

ケース

番号 
PCC 
吸収水溶液 

再生塔 
下部 
温度 °C 

AIC 
抽液箇所

（段） 

FGP 液ガス比  
kg/kg（CR/R） 

P1 MEA30 wt% 120 × × 4.20 4.54 5.27  
P2 AMP27 wt% 

/PZ13 wt% 
130 × × 1.40 2.11 2.52  

P1’* MEA30 wt% 120 × × 4.21 4.56 5.27  
P2’* AMP27 wt% 

/PZ13 wt% 
130 × × 1.41 2.16 2.52  

P3  ↓ ↓ ×，4，8，12 × 1.76～1.80 
P3’ ↓ ↓ 4 〇 1.80 
P4 ↓ ↓ 4 × 2.11 

(0.06) 
2.46 
(0.06) 

3.51 
(0.09) 

3.76 
(0.10) 
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表 3. 22 PCC システムへの蒸気供給における操業条件 

 Units 再生塔下部温度 °C  
  120 130 

IP/LP クロスオーバーでの蒸気温度 
（NGCC/PCPP） 

°C 267/339 267/339 

IP/LP クロスオーバーでの蒸気圧力 
（NGCC/PCPP） 

kPa 510/910 510/910 

リボイラ入口での蒸気温度 °C 132 142 
リボイラ入口での蒸気圧力 kPa 278 372 
リボイラ出口での蒸気温度 °C 130 140 
動力回収タービンの断熱効率 % 90 90 
動力回収タービンの機械効率 % 99.6 99.6 

  
なお，既存の火力発電所への CO2 回収設備のレトロフィットでは，抽気に伴い中圧ター

ビンの出口圧力が低下し，比体積の増大によって蒸気の出口流速も大きくなって最終段の

静翼への負荷が増加するため，機械的な耐性が懸念される．したがって，レトロフィットで

は，中圧タービンの改造あるいはバタフライ弁の設置が必要である．本事業では，追加的な

設備コストを軽減可能なバタフライ弁設置を想定したモデルとした．バタフライ弁の設置

位置はリボイラへ供給する蒸気の抽気箇所と低圧タービン入口の間であり，弁の後流では

圧力が降下し，低圧タービンの出力に影響を及ぼす．Lucquiaud に倣い，バタフライ弁設

置による圧力降下の計算には Ellipse law を採用し，モデル内の低圧タービン入口圧力に反

映させた(Lucquiaud, 2010)． 
ブロワ，多段圧縮機，リッチ液とリーン液のポンプ，AIC ポンプ，DCC，ガスクーラお

よびウォーターウォッシュでPCCトレインを循環する水のポンプはシミュレーション上で

モデル化し，これら BOP の動力を計算した．リッチ液とリーン液のポンプ動力（𝑊𝑊pump,rich，

𝑊𝑊pump,lean）は，式(3. 9)および(3. 10)で示される各ポンプで必要な圧力上昇（∆𝑃𝑃pump,rich，

∆𝑃𝑃pump,lean）をそれぞれ考慮して計算した．また，RLHX 内での圧損は，式(3. 11)および(3. 
12)より計算した(Lin, 2016; Talik et al., 1995)． 

 

∆𝑃𝑃pump,rich = ∆𝑃𝑃@RLHX,rich + 𝜌𝜌gHstr + (𝑃𝑃str,top − 𝑃𝑃abs,bot) (3. 9) 

∆𝑃𝑃pump,lean = ∆𝑃𝑃@RLHX,lean + 𝜌𝜌gHabs + (𝑃𝑃abs,top − 𝑃𝑃str,bot) (3. 10) 

∆𝑃𝑃@RLHX =
2𝑓𝑓l𝜌𝜌𝑢𝑢2

De
 (3. 11) 

𝑓𝑓 = 48.26Re−0.74 (3. 12) 
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 ブロワの動力（𝑊𝑊blower）は，必要な圧力上昇をモデルに与えてシミュレーションで計算

した．必要な圧力上昇は，プロセスシミュレーションで計算されるガスクーラ，吸収塔，ウ

ォーターウォッシュでの圧損の合計に等しいと仮定して与えた．圧縮機の動力（𝑊𝑊comp）は，

他の既往研究に倣い，110 bar までの圧縮に必要な動力をシミュレーションで計算した

(Abu-Zahra, Niederer, et al., 2007; Feron et al., 2020; Goto et al., 2013; Sanchez 
Fernandez et al., 2014)．多段圧縮機の PFD を図 3. 28 に示す．多段圧縮機の各段での圧

力比は 3 以下に収まるように設定した(Hanak et al., 2014)．PCC 運転に伴い追加的に必要

になる冷熱（𝑄𝑄cw）のための冷却水ポンプ動力（𝑊𝑊cw）は，𝑄𝑄cwをシミュレーションで計算し，

得られた𝑄𝑄cwから Kather らの計算方法に倣い，算出した(Kather et al., 2016)．各補機の動

力計算に用いた諸値を表 3. 23 にまとめる．本計算では，ポンプ等の効率を流量に関わらず

一定として与えているものの，上述の圧損や水頭圧の計算により，運転条件操作に伴うポン

プ性能への影響を概ねトレースしており，エネルギーペナルティを極小化させる効率的な

運転条件を探索する上で問題ないと判断した． 
 PCC の評価指標として，再生熱量（𝑞𝑞reb）を計算した．𝑞𝑞rebはリボイラの入熱量𝑄𝑄rebを回

収した CO2の質量流量で除すことで算出した．また，𝑄𝑄rebの内訳は，液昇温熱（𝑄𝑄sens），水

の蒸発潜熱（𝑄𝑄vap）および CO2解離熱（𝑄𝑄des）であり，𝑄𝑄sensおよび𝑄𝑄vapをそれぞれ式(3. 13)
および(3. 14)で計算し，𝑄𝑄desは𝑄𝑄rebから𝑄𝑄sensおよび𝑄𝑄vapを差し引くことで算出した．𝑄𝑄rebの

内訳より𝑞𝑞rebの内訳を算出した．2.4 節で述べた理由に基づき，𝑄𝑄sensの計算では，熱交換器

低温側の流体温度差∆𝑇𝑇RLHX,cを用いた． 
 

𝑄𝑄sens = (𝑐𝑐p ∙ 𝐿𝐿lean ∙ ∆𝑇𝑇RLHX,c) 1000⁄   (3. 13) 

𝑄𝑄vap = (𝑚𝑚H2O ∙ ∆ℎvap) 1000 ⁄  (3. 14) 

 
システム全体のエネルギーペナルティ評価指標である発電効率ペナルティ（∆𝜂𝜂PCC）は，

式(3. 15)および(3. 16)を用いて算出した．再生熱量起因の発電ロス（𝑊𝑊reb）は，式(3. 17)よ
り算出した．その他の BOP 動力（𝑊𝑊aux）については，NGCC 適用時において，0.9 MW 一

定であると仮定した．この値は，発電所モデル構築の参考に用いた NETL 報告書(Zoelle et 
al., 2015)で推算された PCC 運転に伴う所要動力から，式(3. 15)で考慮した部分を差し引い

て算出した．一方，PCPP 適用時においては，同報告書で PCC 適用時の燃料消費量が PCC
なしの場合と異なるなどの理由で同様に算出できなかった．したがって，𝑊𝑊auxは 1.0 MW と

仮定して計算した． 
 

∆𝜂𝜂PCC = ∆𝜂𝜂comp + ∆𝜂𝜂pump + ∆𝜂𝜂blower + ∆𝜂𝜂cw + ∆𝜂𝜂aux + ∆𝜂𝜂reb − ∆𝜂𝜂AUT (3. 15) 
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∆𝜂𝜂𝑘𝑘 =
𝑊𝑊𝑘𝑘 ∙ 1000

HHV ∙ 𝑚𝑚fuel
× 100 (3. 16) 

𝑊𝑊reb = 𝑊𝑊GT+ST,w/o PCC −𝑊𝑊GT+ST,with PCC (3. 17) 

 

 
図 3. 28 多段圧縮機の PFD(Isogai & Nakagaki, 2023) 

 
表 3. 23 ポンプ，ブロワ，圧縮機で仮定した条件 

 単位 値 
ポンプ水力効率 % 75 
ポンプドライバ効率 % 95 
ブロワ断熱効率 % 85 
ブロワ機械効率 % 95 
圧縮機断熱効率 % 85 
圧縮機機械効率 % 95 

 
3.5 プロセスシミュレーションの計算結果と考察 
3.5.1 標準プロセスでの再生熱量 
 図 3. 29a)および b)に，表 3. 20 および表 3. 21 で示した各ケースのうち，N1（MEA），

N2（AMP/PZ）および P1（MEA），P2（AMP/PZ）の再生熱量の結果をそれぞれ示す．こ

れら各ケースにおいて，液ガス比（𝐿𝐿/𝐺𝐺）に対して再生熱量は極小値をとった．MEA 水溶

液から AMP/PZ 水溶液への吸収液変更により，NGCC および PCPP の場合において再生熱

量はそれぞれ 0.14 GJ/t-CO2 および 0.38 GJ/t-CO2低減した（図 3. 29a)，b)参照）．  
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図 3. 29 液ガス比に対する再生熱量の結果 a)ケース N1，N2，b)ケース P1，P2 

 
図 3. 30a)および b)に，NGCC および PCPP それぞれの場合における，再生熱量の内訳

の計算結果を示す．同図に示すように，いずれの場合においても，𝐿𝐿/𝐺𝐺の増大に伴い，液昇

温熱は増大し，蒸発潜熱は低下した．また，各ケースで再生熱量が極小値を取った𝐿𝐿/𝐺𝐺にお

いて，AMP/PZ 水溶液は，MEA 水溶液に比べて，蒸発潜熱がわずかに低下し，液昇温熱は

概ね維持され，CO2解離熱は低下した．シミュレーションから得られた運転特性より，これ

らの結果の要因について考察する．  
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図 3. 30 再生熱量の内訳 a)ケース N1，N2，b)ケース P1，P2 

 
まず，液昇温熱について述べる．図 3. 31a)および b)に，NGCC および PCPP それぞれの

場合における RLHX における低温流体（リッチ液）と高温流体（リーン液）の温度差（∆𝑇𝑇RLHX）

と総括の熱伝達率（𝑈𝑈）の計算結果を示す．AMP/PZ 水溶液は MEA 水溶液に比べて，𝑈𝑈が

小さく∆𝑇𝑇RLHXが大きいことがわかる．図 3. 32a)および b)に，NGCC および PCPP それぞ

れの場合における RLHX 内の吸収液の粘度と熱伝導率を示す．それぞれの値はリーン液と

リッチ液の平均値とした．AMP/PZ 水溶液は MEA 水溶液に比べて，粘度が高く，熱伝導率

が低い．また，AMP/PZ 水溶液は MEA 水溶液に比べて液流量が小さいため，液流速が遅

い．以上の理由により，AMP/PZ 水溶液の場合は，MEA 水溶液の場合と比べて，液流量自

体は低いものの，総括熱伝達率𝑈𝑈が小さくなることで∆𝑇𝑇RLHX,cが大きくなり，𝑞𝑞sensの削減は

軽微にとどまったと言える． 
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図 3. 31 RLHX における流体間温度差と総括熱伝達率 a)ケース N1，N2，b)ケース P1，
P2 
 

2.4 節では，既往研究での液昇温熱の計算において∆𝑇𝑇RLHX,hを用いること，𝐿𝐿/𝐺𝐺等の運転条

件に関わらず∆𝑇𝑇RLHXを一定値としてシミュレーション計算を実施することがシステムを評

価する上で問題であると指摘した．これらの問題点を明らかにすべく，以下を検討した．ま

ず，ケース P1，P2 について，𝑞𝑞sensの計算において∆𝑇𝑇RLHX,cおよび∆𝑇𝑇RLHX,hを用いた場合の

再生熱量の内訳の計算結果を図 3. 33a)および b)にそれぞれ示す．同図より，∆𝑇𝑇RLHX,hを用

いた場合は∆𝑇𝑇RLHX,cを用いた場合に比べて，𝑞𝑞sensが高く，𝑞𝑞desが低い．ケース P1 の𝐿𝐿/𝐺𝐺=4.54
について，∆𝑇𝑇RLHX,cおよび∆𝑇𝑇RLHX,hを用いた場合の𝑞𝑞desをそれぞれ単位 CO2 モル量あたりに

換算すると，それぞれ 91.8 kJ/mol-CO2および 60.6 kJ/mol-CO2 となる．Kim らによると，

MEA30 wt%水溶液の 120 °C における CO2 吸収反応熱は CO2 ローディング 0～0.5 mol-
CO2/mol-amine の範囲で 80～100 kJ/mol-CO2である(Kim et al., 2014)．したがって，𝑞𝑞reb
から∆𝑇𝑇RLHX,hより算出した𝑞𝑞sensおよび𝑞𝑞vapを差し引くことで𝑞𝑞desを計算した場合は，𝑞𝑞desを

明らかに過小評価することになる．2.4 節で述べた通り，この結果は，再生塔内での吸収液

昇温に使われた熱が熱交換器内で回収され，リッチ液の昇温のみならず CO2 解離にも使わ
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れたことによるものである．また，𝑞𝑞rebから∆𝑇𝑇RLHX,hより算出した𝑞𝑞sensおよび CO2 吸収反応

熱より算出した𝑞𝑞desを差し引くことで，𝑞𝑞vapを算出している既往研究もあるが(Freguia & 
Rochelle, 2003; Li, Cousins, et al., 2016)，𝑞𝑞vapを過小評価していることになる． 
図 3. 33a)および c)に，ケースP1，P2 および∆𝑇𝑇RLHX,c=5 Kに固定して計算したケースP1’，

P2’における再生熱量内訳をそれぞれ示す．同図に示すように，MEA および AMP/PZ いず

れの場合においても，∆𝑇𝑇RLHX,c=5 K に固定したことで𝑞𝑞sensは顕著に増加した．一般的には，

CO2 吸収容量の大きいアミン吸収液を用い，液流量を低くすることで𝑞𝑞sensを低減できると

考えられている．しかしながら，本結果より，伝熱面積を一定とした運転においては，𝑞𝑞sens
において液流量のみならず∆𝑇𝑇RLHX,cが重要であり，熱伝達に関わる物性，すなわち熱伝導率

や粘度が運転特性に支配的な影響を与えることが示唆された． 
 

 
図 3. 32 RLHX 内の吸収液の熱伝導率と粘度 a)ケース N1，N2，b)ケース P1，P2 
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図 3. 33 再生熱量の内訳結果 a)ケース P1，P2 で∆𝑇𝑇RLHX,cより𝑞𝑞sensを計算した場合，b) 
ケース P1，P2 で ∆𝑇𝑇RLHX,hより𝑞𝑞sensを計算した場合，c)∆𝑇𝑇RLHX,c=5 K に固定してシミュレー

ション計算した場合 P1’，P2’ 
  
次に，蒸発潜熱（𝑞𝑞vap）について述べる．𝑞𝑞vapは，再生塔上部の水と CO2 の分圧比𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2

によって決定され，𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2の増加とともに𝑞𝑞vapも増える．図 3. 34a)および b)に，NGCC
および PCPP それぞれの場合における𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2を示す．同図より，𝐿𝐿/𝐺𝐺の増大に伴い，

𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2は減少した．図 3. 35 a)および b)に，NGCC および PCPP それぞれの場合におけ

る吸収液のリッチローディングとリーンローディングをそれぞれ示す．同図に示すように，

𝐿𝐿/𝐺𝐺の増大は，リーン液の CO2 ローディングを増大させる．リーン液の CO2 ローディング
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増大は，再生塔内の気相側の CO2 分圧増大に寄与し，𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2と𝑞𝑞vapを減少させる(Abu-
Zahra, Schneiders, et al., 2007; Oexmann & Kather, 2010; Zhao et al., 2017)．本研究に

おいても，同様の傾向であることが確認された． 
以下，ここまでの結果をまとめる．吸収液および排ガスの種類によらず，再生熱量におい

ては，𝑞𝑞desが 1/2 以上の大きな割合を占め，また，𝑞𝑞sensは𝑞𝑞vapに比べて小さい．したがって，

さらなる再生熱量削減のためには，𝑞𝑞vapの低減が必要である． 
 

 
図 3. 34 再生塔上部の水と CO2 の分圧比𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2 a)ケース N1，N2，b)ケース P1，P2 
 

 
図 3. 35 吸収液のリッチローディングとリーンローディング a)ケース N1，N2，b)ケー

ス P1，P2 
 
3.5.2 プロセス改良時の再生熱量 
次に，AMP/PZ 水溶液を対象に，再生熱量に対するプロセス改良の影響について評価し

た．表 3. 24 に，NGCC および PCPP それぞれの場合で，AIC のみを取り入れたケース N3，
P3 と AIC と FGP を採用したケース N3’，P3’における再生熱量の計算結果を示す．同表
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の結果より，AIC のみによる再生熱量の削減効果は不十分であり，冷却箇所による変化も

軽微であった．本結果を踏まえ，以降のシミュレーションにおいて，AIC の抽液段数は 4 と

した．一方で，AIC に加え FGP を採用することで再生熱量は，プロセス改良なしの場合に

比べて 0.07 GJ/t-CO2程度削減された．したがって，本論文の以降の計算で FGP は採用し

ないものの，Benquet らが述べているように，水溶液のアミン濃度調整なども取り入れ，固

体析出を回避できる範囲内で吸収塔入口排ガス温度の低減を試みることは有効であると言

える(Benquet et al., 2021)． 
 
表 3. 24 AIC のみ採用したケース（N3，P3）と AIC と FGP を採用したケース（N3’，
P3’）における再生熱量の計算結果 

N3，N3’ P3，P3’ 
AIC での冷却箇所 
（抽液段数*） 

FGP 再生熱量 
GJ/t-CO2 

AIC での冷却箇所 
（抽液段数*） 

FGP 再生熱量 
GJ/t-CO2 

4 なし 3.012 4 なし 2.778 
8 なし 3.039 8 なし 2.820 
12 なし 3.028 12 なし 2.809 
4 あり 2.961 4 あり 2.711 
AIC なし（比較値） なし 3.031 AIC なし（比較値） なし 2.792 

*段数は 1 が塔頂，15 が塔底． 
 
図 3. 36a)および b)に，AIC に加えて，RS を取り入れたケース N4 および P4 の再生熱量

の計算結果をそれぞれ示す．また，両図には，比較のため，ケース N2，P2 の結果も合わせ

て示す．AIC および RS を取り入れることで，NGCC および PCPP それぞれの場合におい

て，再生熱量は 0.348 GJ/t-CO2および 0.347 GJ/t-CO2 削減された．また，図 3. 37a)およ

び b)に，図 3. 36 の各ケースの再生熱量の内訳を示す．同図に示すように，𝐿𝐿/𝐺𝐺の増加とと

もに𝑞𝑞vapおよび𝑞𝑞desは減少したが，𝑞𝑞sensは増大した． 
図 3. 38a)および b)に，NGCC および PCPP それぞれの場合における，RLHX の低温流

体（リッチ液）と高温流体（リーン液）の低温側温度差∆𝑇𝑇RLHX,cと高温側温度差∆𝑇𝑇RLHX,hを示

す．同図に示すように，RS および液ガス比の増加によって∆𝑇𝑇RLHX,cが増大し，∆𝑇𝑇RLHX,hが減

少した．RS によって，RLHX を通るリッチ液の流量が減少し，RLHX 内でのリッチ液の昇

温が進む．また，𝐿𝐿/𝐺𝐺の増加により，リッチローディングおよび RLHX を通過するリッチ

液とリーン液の流量比は減少し，RLHX 内での予熱による単位吸収液体積当たりの CO2 解

離量は減少し，リッチ液の昇温が進む．リッチ液の昇温に伴って，RLHX 高温側での流体

間温度差が縮小するため，高温側での熱交換量が減少し，低温側での熱交換量は増加する．

その結果，図 3. 38 のように∆𝑇𝑇RLHX,cは増大，∆𝑇𝑇RLHX,hは減少を示すと考えられる．∆𝑇𝑇RLHX,c

が増大すれば，リーン液がリッチ液に熱を与えることなく，RLHX 通過後に外部に捨てる
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熱が増加することになり，𝑞𝑞sensの増大を招く． 
 

 
図 3. 36 液ガス比に対する再生熱量の結果 a)ケース N2，N4，b)ケース P2，P4 

 
図 3. 39a)および b)に，NGCC の場合における，再生塔内部のガスと液の温度および水と

CO2の分圧比𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2の分布をそれぞれ示す．また，図 3. 40a)および b)に，PCPP の場合

における，再生塔内部のガスと液の温度分布および水と CO2 の分圧比𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2をそれぞれ

示す．RS により，再生塔上部の温度は低下し（図 3. 39a)，図 3. 40a)参照），塔上部での

𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2は減少した（図 3. 39b)，図 3. 40b)参照）．これらの結果は，塔上部に投入された

コールドリッチ液によりガスが冷却され，再生塔上部での水の凝縮量が増加したことに起

因する． 
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図 3. 37 再生熱量の内訳結果 a)ケース N2，N4，b)ケース P2，P4 

 

 
図 3. 38 RLHX における流体間温度差 a)ケース N2，N4，b)ケース P2，P4 
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図 3. 39 再生塔内部の a)ガスと液の温度の分布，b)水と CO2 の分圧比𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2の分布

（NGCC，𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅1.03） 
 
図 3. 41a)および b)に，NGCC の場合における，吸収塔内部の液とガスの温度分布および

CO2 ローディングと CO2 フラックスの分布をそれぞれ示す．また，図 3. 42a)および b)に，

PCPP の場合における，吸収塔内部の液とガスの温度分布および CO2 ローディングと CO2

フラックスの分布をそれぞれ示す．アミン吸収液の気液平衡特性には温度依存性があり，液

温度の低下に伴い，所与の CO2分圧における CO2ローディングが増加する．図 3. 41a)，図

3. 42a)に示すように，AIC により，吸収塔内のガスおよび液の温度は低下した．これらの

温度低下により，CO2ローディングが吸収塔全域にわたって高くなったと考えられる（図 3. 
41b)，図 3. 42b)参照）．3.5.1 節で述べた通り，液中の CO2ローディング増大は，再生塔内

の CO2 分圧の増大につながり，𝑞𝑞vapの削減に寄与する．図 3. 39b)において，N4 の再生塔

下部すなわちグラフ右端の𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2は N2 に比べて低く，同様の傾向が図 3. 40b)において

も見られる．これらの結果は AIC によるリーンローディングの増大によるものと考えられ

る． 
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図 3. 40 再生塔内部の a)ガスと液の温度の分布，b)水と CO2 の分圧比𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2の分布

（PCPP，𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅2.52） 
 
図 3. 36a)および b)に示したように，プロセス改良により，再生熱量を極小化する𝐿𝐿/𝐺𝐺は

大きくなった．この結果の要因について，以下の通り考察した．図 3. 43a)および b)に，

NGCC および PCPP それぞれの場合における，再生塔上部（1 段目）へ供給される吸収液

の CO2ローディングと再生塔上部の CO2分圧を示す．同図に示すように，プロセス改良あ

りの場合における再生塔上部（1 段目）へ供給される吸収液の CO2 ローディングは，プロセ

ス改良なしの場合に比べて高い．これは，プロセス改良ありの場合において RS によりコー

ルドリッチ液は予熱されないまま再生塔上部へ供給されるのに対し，プロセス改良なしの

場合は，RLHX を通過した吸収液は CO2が一部解離した状態で再生塔上部へ供給されるた

めである．その結果，プロセス改良なしの場合は𝐿𝐿/𝐺𝐺の増加による再生塔上部の CO2 分圧増

加が比較的緩慢であるのに対し，プロセス改良ありの場合においては𝐿𝐿/𝐺𝐺の増加に伴い CO2

分圧は比較的急勾配で増加しており，蒸発潜熱の大幅な削減に至ったと考えられる（図 3. 
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43a)および b)参照）． 
 

 
図 3. 41 吸収塔内部の a)液とガスの温度分布，b)CO2 ローディングと CO2フラックスの分

布（NGCC，𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅1.03） 
 
以上の結果をふまえ，図 3. 44 に示すように，再生熱量に関与する諸因子の関係性につい

て整理する．AIC の利用，あるいは吸収塔を大きくしたり有効比表面積の大きな充填材を

利用したりすることで気液接触面積を拡大すれば，CO2 ローディング域を高ローディング

側にシフトさせることができ，𝑞𝑞vapを間接的に削減できるが，リッチローディングには，吸

収塔入口ガスの CO2 濃度で決定される平衡制約があり，さらなる大幅な削減は期待できな

い．また，再生塔下部温度（𝑇𝑇str）を高くしても𝑞𝑞vapの削減は可能(G. T. Rochelle, 2016)だ
が，熱劣化防止の観点で上限があり，リボイラへのより高温の蒸気供給が必要になるため，

必ずしも正味のエネルギーペナルティを削減できるとは限らない(Goto et al., 2016; Li, 
Cousins, et al., 2016; Oexmann & Kather, 2010)．したがって，現状可能な方法で𝑞𝑞vapを大
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幅に削減するならば，RS は有効な手段と言える．ただし，𝑞𝑞sensは，RS により∆𝑇𝑇RLHX,cが大

きくなるため増大する．伝熱面積の増大や熱伝達率の増加は∆𝑇𝑇RLHX,cの縮小に寄与するが，

実運転において流体間の温度交差が生じない範囲での熱交換となることから，RS で RLHX
内部で流体間温度が接近しやすい状況では，伝熱面積や熱伝達率が増えても伝熱量はそれ

ほど増えず∆𝑇𝑇RLHX,cが縮小しないことが想定される．すなわち，RS による蒸発潜熱回収と

RLHX でのリーン液の顕熱回収はトレードオフの関係にあり，この点がさらなる大幅な再

生熱量低減を阻む本質的な要因と言える．また，2.2.1 節で述べたように，CO2 吸収反応熱

が低いアミン吸収液を用いれば，𝑞𝑞desを削減できるが𝑞𝑞vapの増大を伴う(Heldebrant et al., 
2017; Oexmann & Kather, 2010; G. Rochelle et al., 2011; G. T. Rochelle, 2016)．𝐿𝐿/𝐺𝐺の増

加は𝑞𝑞vapを削減するが，一方で𝑞𝑞sensの増加を伴う．再生熱量を極小化する最適な𝐿𝐿/𝐺𝐺は，プ

ロセス改良の有無，吸収液の種類および設備仕様に依存するため，感度解析による探索が必

要である． 

 
図 3. 42 吸収塔内部の a)液とガスの温度分布，b)CO2 ローディングと CO2フラックスの分

布（PCPP，𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅2.52） 
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図 3. 43 再生塔上部（1 段目）へ供給される吸収液の CO2ローディングと再生塔上部のガ

スの CO2 分圧 a)N2，N4，b)P2，P4 
 
このように，再生熱量低減のための手段は数多く考えられるが，いずれの手段も操業上の

制約条件を受けるか，あるいはトレードオフの関係にある複数の運転特性に影響を及ぼす

ため，削減には限度がある．したがって，今後のアミン PCC においては，最終的な目的で

あるコスト削減まで考慮し，これらの手段を効果的に組み合わせていくことが必要である．

その一例として，以下 4 つの組み合わせが考えられる． 
A) AIC および RS による𝑞𝑞vapの削減 
B) 感度解析による𝐿𝐿/𝐺𝐺の最適化 
C) 速い CO2 吸収反応速度をもつアミン，有効な比表面積が大きい充填材利用による塔

高さ縮小 
D) 液物性として温度境界層の熱抵抗を下げるべく，低粘度，高熱伝導率をもつアミンを

用い伝熱面積削減 
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アミン PCC による CCS では，CO2 分離回収コストにおいて資本費も大きな割合を占め

るため，上記の C)，D)により設備を小規模化することはコスト削減に寄与する．上記の D)
について，粘度の低下および熱伝導率の増加はアミンの低濃度化により容易に可能である

が，一方で吸収液の CO2 吸収容量は減少する．そのため，CO2 回収率を維持する運転制約

においては，アミンの低濃度化によって低い𝐿𝐿/𝐺𝐺での操業が困難になり，𝑞𝑞sensの増加を招く．

したがって，液物性として低粘度，高熱伝導率をもつアミンを探索し，可能な限り高濃度で

用いることが望ましい．第 2 章で述べたように，既往研究においても A)，B)の達成に向け

た研究開発は比較的豊富に存在する．今後は，前述の操業制約やトレードオフに留意し，C)，
D)にも重点を置いた研究開発が，コストのさらなる削減に向け重要になると言える． 
 

 
図 3. 44 再生熱量に関与する諸因子の関係性 

 
3.5.3 システム全体の運転特性結果 
図 3. 45a)および b)に，NGCC および PCPP それぞれの場合における発電効率ペナルテ

ィ（∆𝜂𝜂PCC）の計算結果をそれぞれ示す．また，図 3. 46a)および b)に，図 3. 45 の各ケース

における∆𝜂𝜂PCCの内訳を示す．NGCC および PCPP それぞれにおいて，AMP/PZ 水溶液を

用いた運転では，AIC と RS のプロセス改良を用いることで，∆𝜂𝜂PCCがそれぞれ 0.520%-pts.
および 0.856%-pts.削減された．また，図 3. 46a)および b)に示すように，NGCC および

PCPP いずれの場合においても，∆𝜂𝜂PCCの内訳としては再生熱量起因の発電ロス（∆𝜂𝜂reb,net）

が支配的であり，プロセス改良による再生熱量低減が∆𝜂𝜂PCCの削減に大きく寄与している． 
また，動力回収タービンの発電（−∆𝜂𝜂AUT）は，一般的に，IP/LP クロスオーバーでのリボ

イラへの抽気割合の増大，あるいはタービン内での熱落差の拡大に伴って大きくなる．MEA
水溶液を用いた N1，P1 のケースでは，AMP/PZ 水溶液を用いた他のケースに比べて，再

生熱量が高くかつ再生塔下部温度が低い．それゆえ，図 3. 46a)および b)に示すように，ケ

ース N1，P1 では他のケースに比べ，リボイラへの抽気割合が高くなり，なおかつタービン



 第 3 章 プロセスシミュレーションモデルの構築とシステム評価 

128 
 

内での熱落差を大きくとることができ，−∆𝜂𝜂AUTも大きくなったと考えられる．同図に示す

ように，この−∆𝜂𝜂AUTの違いにより，正味の再生熱量起因の発電効率ペナルティ∆𝜂𝜂reb,netは，

ケース N2 に比べて N1 の方が小さくなった． 
∆𝜂𝜂PCCの内訳において，圧縮機動力（∆𝜂𝜂comp）は， ∆𝜂𝜂rebに次いで占める割合が大きい．図

3. 46a)および b)に示すように，∆𝜂𝜂compは，MEA から AMP/PZ への溶液変更で減少してい

る．この結果は，AMP/PZ の再生塔下部温度（130 °C）を MEA の場合（120 °C）に比べて

高く設定したため，AMP/PZ の再生塔内圧力が MEA の場合に比べて高くなったことに起

因する．また，𝐿𝐿/𝐺𝐺の増加およびプロセス改良も，再生塔内の CO2分圧と再生塔圧力を増大

させるため，∆𝜂𝜂compの削減に寄与する．また，ブロワ動力（∆𝜂𝜂blower）は，排ガス流量が大

きい NGCC において特に大きい．ポンプ動力（∆𝜂𝜂pump）は，𝐿𝐿/𝐺𝐺の増加に伴い微増であっ

た．MEA を用いたケース N1，P1 は，AMP/PZ 水溶液を用いたその他のケースに比べて

𝐿𝐿/𝐺𝐺が高いため，∆𝜂𝜂pumpが大きくなった．冷却水ポンプ動力（∆𝜂𝜂cooler）は，AIC により微

増となった． 
以上の結果についてまとめる．全体の発電効率ペナルティ中で，再生熱量起因分は特に占

める割合が大きく，プロセス改良による再生熱量低減は発電効率ペナルティ削減において

特に重要である．また，再生塔下部温度や液ガス比等の PCC の運転条件操作は，アミン PCC
の運転特性のみならず，動力回収タービンでの発電，圧縮機およびポンプ動力などに対して

支配的な影響を与える．したがって，効率的な運転条件の探索には，再生熱量のみの評価で

は不十分であり，PCC 付き火力発電所システム全体を評価対象とし，同システム内の機能

連関を包括的に考慮した評価が重要である． 
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図 3. 45 液ガス比に対する発電効率ペナルティ a)ケース N1，N2，N4，b)ケース P1，
P2，P4 
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図 3. 46 発電効率ペナルティの内訳 a)ケース N1，N2，N4，b)ケース P1，P2，P4 
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3.6 まとめ 
 本章では，汎用プロセスシミュレータ Aspen Plus®を用いて，石炭火力発電と天然ガス複

合発電の発電所モデルおよびアミン PCC モデルを構築した．また，MEA 水溶液および

AMP/PZ 水溶液の 2 つの PCC の吸収液について，熱力学物性，輸送物性等を高精度に模擬

した吸収液モデルを構築した．これらのモデルを用いて，上記 2 つの火力発電所適用時を

想定したアミン PCC システムの運転特性を評価した．評価においては，2.4 節で指摘した

既往研究における評価方法の課題を踏まえて実施した．その結果，以下のことがわかった．  
① 再生熱量における液昇温熱について，再生塔上部と下部の吸収液温度差より算出する

従来の方法では，液昇温熱を過大に評価し，蒸発潜熱あるいは CO2 解離熱を過小に評

価してしまう可能性がある．また，既往研究において熱交換器の流体間温度差を与条件

として評価することが一般的であったが，実際のプラントの運転のように熱交換器の

リプレースを伴わない伝熱面積一定の条件では，液物性，運転条件およびプロセス改良

によって温度差は顕著に影響され，液昇温熱に対して支配的な影響を与える従属的な

運転特性となる．したがって，液物性や運転条件が熱交換器内の熱伝達に及ぼす影響を

考慮したシステム評価が重要である． 
② 吸収塔入口ガスの CO2 濃度で決定される平衡制約をはじめとするシステム上の制約条

件を包括的に考えると，リッチ液の分岐投入は蒸発潜熱を大幅に削減可能な数少ない

有効な手段であるが，熱交換器の設計を最適化しても熱交換量は大幅には向上せず，液

昇温熱の増大を招く．このトレードオフがさらなる大幅な再生熱量低減を阻む本質的

要因である．それゆえ，今後は再生熱量の低減のみならず最終的な目標であるコスト削

減まで考慮し，A)～D)の 4 つを組み合わせた運転が有効だと考えられる．  
A) リッチ液の分岐投入などによる蒸発潜熱の削減 
B) 感度解析による液ガス比の最適化 
C) 速い CO2 吸収反応速度をもつアミン，有効な比表面積が大きい充填材利用による

塔高さ縮小 
D) 液物性として温度境界層の熱抵抗を下げるべく，低粘度，高熱伝導率をもつアミン

を用い伝熱面積削減 
③ 火力発電所へのアミン PCC 適用に伴うエネルギーペナルティについて，再生熱量に起

因するペナルティは全体の中で特に占める割合が大きく，再生熱量の低減はエネルギ

ーペナルティ削減において特に重要である．また，再生塔下部温度や液ガス比等の PCC
の運転条件操作は，アミン PCC の運転特性のみならず，動力回収タービンでの発電，

圧縮機およびポンプ動力などに対して顕著な影響を与える．したがって，効率的な運転

条件の探索には，再生熱量のみの評価では不十分であり，PCC 付き火力発電所システ

ム全体を評価対象とし，同システム内の機能連関を包括的に考慮した評価が重要であ

る． 
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3 章での主な記号 
𝐴𝐴 伝熱面積 m2 
𝑎𝑎 反応次数 
𝐶𝐶 モル濃度 mol/L あるいは活量 
𝑐𝑐p 比熱 kJ/(kg∙K) 
De 等価水力直径 m 
𝐸𝐸 活性化エネルギー kJ/kmol 
𝑓𝑓 摩擦係数 
g 重力加速度 m/s2 
𝐺𝐺 ガスの質量流量 kg/s 
ℎ 熱伝達率 W/(m2∙K) 

H 塔高さ m 
HHV 高位発熱量 kJ/kg 
𝐾𝐾 化学反応平衡定数 
𝑘𝑘 熱伝導率 W/(m∙K) 
𝑘𝑘0 頻度因子 kmol/(m3∙s) or m3/(kmol∙s) 
𝐿𝐿 吸収液の質量流量 kg/s 
l 熱交換器長さ m 
𝑚𝑚 質量流量 kg/s 
Nu ヌセルト数 
𝑃𝑃  圧力 Pa 
Pr プラントル数 
𝑞𝑞 再生熱量 GJ/t-CO2 

𝑄𝑄 熱量あるいは冷却熱量 MW 
R 気体定数 kJ/(kmol∙K) 
Re レイノルズ数 
𝑟𝑟 反応速度 kmol/(m3∙s) 
𝑇𝑇  温度 K 
𝑢𝑢 液流速 m/s 
𝑈𝑈 総括熱伝達率 W/(m2∙K) 
𝑊𝑊 電力消費量あるいはタービンでの発電量 MW 
𝛼𝛼 CO2ローディング mol-CO2/mol-amine 
∆𝐺𝐺° 標準ギブズ自由エネルギー変化 J/mol 
∆ℎvap 蒸発潜熱 kJ/kg 
∆𝑃𝑃 圧力上昇あるいは圧損 Pa 
∆𝑇𝑇 温度差 K 
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∆𝛼𝛼 CO2ローディングキャパシティ mol-CO2/mol-amine 
∆𝜂𝜂 発電効率ペナルティ 
𝜂𝜂 発電効率 
𝜇𝜇 粘度 Pa∙s 
𝜌𝜌 密度 kg/m3 
 
Subscripts 
abs Absorber（吸収塔） 
AUT Auxiliary turbine（動力回収タービン） 
aux Other auxiliary equipment（その他の補器動力） 
bot Bottom（塔底） 
c Cold（熱交換器の低温側） 
comp Compressor（圧縮機） 
cw Cooling water pump（冷却水ポンプ） 
DCC Direct contact cooler（ガスクーラ） 
des CO2 desorption（CO2 解離） 
GT Gas turbine（ガスタービン） 
h Hot（熱交換器の低温側） 
𝑖𝑖 化学種 
𝑗𝑗 反応 
𝑘𝑘 電力消費に関わる各コンポーネント 
lean リーン液 
net 正味の 
PCC Post-combustion CO2 capture 
reb Reboiler（リボイラ） 
rich リッチ液 
RLHX Rich and lean solution heat exchanger（熱交換器） 
sens Sensible heat（液昇温熱） 
ST Steam turbine（蒸気タービン） 
str Stripper（再生塔） 
vap Vapourization of water（水の蒸発） 
w/o Without 
0 Reference 
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第 4 章 主要劣化生成物がエネルギー

ペナルティに及ぼす影響の評価 
 
4.1 はじめに 
 第 2 章で述べた通り，アミン PCC においては吸収液の劣化が進行するが，劣化抑制策

の効果はあくまで限定的であり，リクレメーションで劣化生成物を完全に除去した状態を

維持することは操業コストの観点で難しい．したがって，実運転においては，吸収液が劣

化生成物を含まない状態であるのは運転初期に限られ，その後は吸収液が劣化生成物を含

んだ状態での操業が想定される．このような操業においては，劣化生成物が運転特性およ

びエネルギーペナルティへ及ぼす影響が，操業コストの観点で重要である．パイロットプ

ラントで実施された分離回収プロセスの長期連続運転では，劣化生成物の過度な蓄積は再

生熱量の増加をもたらすものの，エネルギーペナルティを維持あるいは低減可能な劣化生

成物の濃度域が存在することが示唆されているが，そのメカニズム等については十分に明

らかになっていない．既往研究では，代表的な劣化生成物である酸性物質を含む模擬劣化

液および実プラントでの連続運転で得られた実劣化液の液特性が実験的に評価され，劣化

による液特性変化の傾向が部分的に明らかになっているが，運転特性への影響までは評価

できていない．また，既往研究において，酸性物質を添加した模擬劣化液でのプロセスシ

ミュレーションでは，酸性物質を添加しても再生熱量は維持あるいは低減するという結果

が得られているが，その要因についての詳細な検討は不十分である．これらの点を明らか

にしていくことは，吸収液劣化時における操業指針を考える足掛かりとして重要である． 
 以上を踏まえ，第 4 章では，吸収液の劣化による各液特性の変化に着目し，それらの変

化が運転特性にどのような影響を及ぼしているかという点を，実験およびプロセスシミュ

レーションにより評価し明らかにしていく． 
 
4.2 評価対象の選定 
 吸収液劣化は酸化劣化と熱劣化に大別される．2.5.1 節で述べた通り，一般的なアミンの

酸化劣化では，イミンなどの中間生成物を経て，ギ酸，酢酸，シュウ酸，プロピオン酸な

どのカルボン酸とアンモニアが生成される．また，処理する排ガス中に含まれる窒素酸化

物，硫黄酸化物は，吸収液に溶解し，亜硝酸，硝酸，硫酸など無機酸として液中に蓄積す

る．アミンの酸化劣化により，硝酸が生成されることもある(Wang & Jens, 2015)．PZ な

どの環状アミンでは，運転初期は EDA，Piperazinol など中間生成物の濃度が増加してい

くが，時間の経過とともにこれら中間生成物も分解し，他の鎖状アミンと同様にカルボン

酸とアンモニアを生成していく(Nielsen, 2018)．これら酸性物質は，アミン水溶液中では

イオン化し揮発しないことから，時間経過とともに蓄積していく．一方で，アンモニアは
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揮発性が高いことから，吸収塔にて吸収液から排ガスへ放散し，吸収液中にはほとんど蓄

積されない．カルボン酸の一部はイオン化したアミンと反応しアミドを形成する．一方で，

熱劣化は，Carbamate polymerization とも呼ばれ，吸収過程で生成されたカルバメート

イオンが環状化し，PZ 等の環状アミン，Imidazolidinone などの尿素類などを生じる． 
熱劣化は，用いるアミンに依存する許容値(Rochelle, 2012)以下に再生塔下部温度を保つ

ことである程度防げる．一方で，排ガスから酸素を除去することは難しく，NOx や SOx
についても CO2 分離回収に先立って行われる前処理での完全な除去が難しいことから，酸

化劣化の抑制は難しく進行速度も熱劣化に比べて早い(Reynolds et al., 2016)．実際に，

AMP/PZ 水溶液などのように劣化耐性のあるアミンでの長期連続運転では，熱劣化による

劣化生成物の生成量は酸性物質の生成量に比べて十分小さいという結果も報告されている

(Moser et al., 2021)．また，今後は吸収液の劣化耐性のスクリーニングがさらに進み，劣

化耐性に優れたアミンが使用され，生成される劣化生成物の種類は限られてくることが想

定される． 
以上より，実運転で想定される劣化による組成変化は以下の通りである． 
 酸性物質が主要な劣化生成物として蓄積していく． 
 主アミン以外の塩基性物質が生成されることもある．ただし，酸化劣化の最終的な

生成物はカルボン酸とアンモニアであり，塩基性を示すアンモニアはそのほとんど

が揮発することから，酸性物質に比べて生成量が少なくなる． 
 カルボン酸の蓄積に伴い，アミドの生成量が増えていく． 
 尿素類などの熱劣化生成物が微量ながら蓄積していく． 
以上を踏まえ，本研究では，最も一般的な酸性の劣化生成物の一つであるギ酸を添加し

た模擬劣化液を評価することとした． 
実運転においては吸収液が劣化生成物を含んだ状態での操業が想定されるものの，過度

な劣化生成物の蓄積は発泡など操業上のトラブルを招く可能性があり，回避せねばならな

い．Kohl と Nielsen は，発泡を回避するために，吸収液中のアミンのうち HSS を形成す

るアミンを 10%以下に保持，すなわち酸性物質の濃度はモル分率ベースでアミン濃度の

10%以下に保つべきだと述べている(Kohl & Nielsen, 1997)．また，Cummings らは，操

業上のトラブルを回避するために，HSS の濃度を 5000 ppm 以下に保つべきだと報告して

いる(Cummings et al., 2007)．IEAGHG は，アミンのリクレメーションシステムの商社

の意見をもとに，HSS 濃度は 1.5 wt%未満にすべきだと述べている(IEAGHG, 2014)．以

上を踏まえ，本研究で評価する模擬劣化液のギ酸濃度は，モル分率ベースでアミン濃度の

10%とした． 
 
4.3 模擬劣化液の液特性評価とモデルによる模擬 
4.3.1 実験方法  

AMP27 wt%/PZ13 wt%の水溶液（以下，未劣化液）および同液にギ酸をモル分率ベー
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スでアミン濃度の 10%添加した吸収液（以下，模擬劣化液）を作製した．以下，各液特性

試験の方法について述べる． 
 
4.3.1.1 気液平衡特性試験 
 高温度域（120 ˚C）における気液平衡特性を，ガス流通式のオートクレーブによる試験

で取得した．なお，低温度域（40～60 ˚C）における気液平衡特性は，他文献の結果との

整合性の観点でより測定精度が高いと判断した濡れ壁塔試験で取得したため，その方法に

ついては次節で述べる．以下，オートクレーブによる試験について述べる．図 4. 1 に，試

験概略図を示す．まず，マスフローコントローラーを用いて任意の割合で調整した N2 と

CO2 の混合ガスを赤外線分光法による CO2 分析計に供給し，供給ガスの CO2 濃度を入口

ガス濃度として事前計測した．次に，吸収液を仕込んだリアクターをオイルバス内に静置

し試験温度まで昇温した後，供給ガスの流路を切り替え，リアクター内にガスを供給した．

リアクター通過後の出口ガス濃度を計測し，事前計測した入口ガス濃度に達し濃度が安定

した時点で平衡とみなし液をサンプリングポートから採取した．採取した液を全有機炭素

計で分析し，有機炭素濃度および無機炭素濃度より CO2ローディングを算出した． 

 
図 4. 1 オートクレーブによる気液平衡特性試験の装置概略図 (井上, 2011)を一部改変 

 
4.3.1.2 濡れ壁塔試験 
 濡れ壁塔試験で CO2 吸収速度および低温度域（40～60 ˚C）における気液平衡特性を取

得した．図 4. 2a)および b)に，濡れ壁塔試験の装置概略図および濡れ壁塔内の液とガスの
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流れをそれぞれ示す．まず，液溜めから供給された液は，濡れ壁塔内のガラス管の内部を

通って管上部より流出後にガラス管の外壁に軸対象の液膜を形成しながら流下する．マス

フローコントローラーを用いて任意の割合で調整した N2 と CO2 の混合ガスは濡れ壁塔下

部より供給され，塔内を流下する液と向流接触する． 
 

 
図 4. 2 濡れ壁塔試験の a)装置概略図，b)塔内の流体の流れ (石原, 2022)を一部改変 
 
塔内での CO2 吸収流量は，ガス流量および赤外線分光法による CO2 濃度分析計で測定

した塔の入口・出口の CO2 濃度より算出した．また，式(4. 1)に示すように，CO2 吸収流

量および濡れ壁形状より幾何学的に決定される気液接触面積より，単位面積当たりの CO2

吸収速度すなわち CO2吸収フラックスを算出した．気液接触面積は，式 (4. 2)～(4. 4)を用
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いて算出した．式 (4. 2)および(4. 4)の𝛿𝛿は液膜厚さであり，式(4. 5)より計算した．式(4. 6)
に示すように，CO2 吸収フラックスは，総括物質移動係数と CO2 吸収の濃度差駆動力であ

る CO2 分圧差の積として定義される．式(4. 7)に示すように，CO2 分圧差は塔入口および

出口におけるガスの CO2分圧（𝑃𝑃CO2,inおよび𝑃𝑃CO2,out）と吸収液の平衡 CO2分圧（𝑃𝑃CO2
∗ ）の

差分の対数平均として計算した．総括物質移動係数（𝐾𝐾G）および𝑃𝑃CO2
∗ は，(R. E. Dugas & 

Rochelle, 2011)の方法に倣い，以下の通りに同時に決定した．まず，適当な𝑃𝑃CO2
∗ の初期値

を定め，CO2 分圧差に対する CO2 吸収フラックスのプロットの近似直線を引いた．次にこ

の直線が原点を通るような𝑃𝑃CO2
∗ を汎用計算ソフトを用いて決定した．𝑃𝑃CO2

∗ の決定に伴い得

られる近似直線の傾きを𝐾𝐾Gとして得た．液側物質移動係数（𝑘𝑘g′）は，得られた𝐾𝐾Gおよび

ガス側物質移動係数（𝑘𝑘g）を用い，式(4. 8)より算出した．𝑘𝑘gは，式(4. 9)より算出した．

式(4. 9)中のシャーウッド数（Shave）は，式(4. 10)～(4. 12)より算出した．なお，式(4. 11)
お よ び (4. 12) は ， 二 重 管 の 熱 交 換 器 に お け る 熱 伝 達 率 の 実 験 式 Hausen 
correlation(Mehrabian & Hemmat, 2001)において，プラントル数をシュミット数に置き

換えて用いた． 
 

𝑁𝑁CO2 = �𝑦𝑦CO2,in − 𝑦𝑦CO2,out� ∙ 𝑄𝑄dry ∙
1

𝑉𝑉 ∙ 𝐴𝐴total ∙ 60
 (4. 1) 

𝐴𝐴total = 𝐴𝐴side + 𝐴𝐴top (4. 2) 

𝐴𝐴side = 𝜋𝜋�dcylinder + 2𝛿𝛿�h (4. 3) 

𝐴𝐴top = 4𝜋𝜋 ∙ �
dcylinder + 2𝛿𝛿

2
�
2

∙
1
2
 (4. 4) 

𝛿𝛿 = �
3𝐹𝐹𝜇𝜇l
𝜌𝜌lg𝑊𝑊

3
 (4. 5) 

𝑁𝑁CO2 = 𝐾𝐾G ∙ �𝑃𝑃CO2 − 𝑃𝑃CO2
∗ �

LM
 (4. 6) 

�𝑃𝑃CO2 − 𝑃𝑃CO2
∗ �

LM
=
�𝑃𝑃CO2,in − 𝑃𝑃CO2

∗ � − �𝑃𝑃CO2,out − 𝑃𝑃CO2
∗ �

ln�
𝑃𝑃CO2,in − 𝑃𝑃CO2

∗

𝑃𝑃CO2,out − 𝑃𝑃CO2
∗ �

 (4. 7) 

1
𝐾𝐾G

 =  
1
𝑘𝑘g

 +  
1
𝑘𝑘g′

 (4. 8) 

𝑘𝑘g =
𝐷𝐷CO2−gas ∙ Shave

R𝑇𝑇dh
 (4. 9) 

Shg = 1.20�3.66 +
0.0668Gz

1 + 0.04Gz
2
3
� (4. 10) 

Gz = Re ∙ Sc ∙
dh
𝑧𝑧

 (4. 11) 
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Shave =
1
h
� Shg𝑑𝑑𝑑𝑑
h

0
 (4. 12) 

 
4.3.1.3 液比熱および CO2吸収反応熱試験 
 液比熱および CO2吸収反応熱を示差式熱量計で取得した．図 4. 3 に，示差式熱量計の装

置概略図を示す．試験方法としては，まず，一対の恒温ジャケット付きリアクターR1，
R2 に同量（250 g）の吸収液をそれぞれ仕込み，ジャケット内に循環水を流すことでリア

クター内を試験温度に保った．R1 は化学反応用のリアクター，R2 はリファレンス用のリ

アクターである．リアクター内の温度が安定するのを待ち，キャリブレーションとして，

DC 電源とヒータにより R1 にのみ 10 分間入熱を実施した．与えた既知の入熱量および

R1 と R2 の吸収液温度差の時間積分値より，熱通過率と伝熱面積の積である UA 値を得た．

その後，再び温度の安定を待ち，純 CO2 ガスをシリンジで定量してから R1 に吹き込み，

その際の R1 と R2 の吸収液温度差の経時変化を熱電対で計測した．また，未反応の CO2

は出口側で水上置換により捕集し，供給量との差分から吸収液に吸収された反応 CO2 量を

算出した．再び温度の安定を待ち，前述のキャリブレーション操作を再度実施し，UA 値

を得た．CO2 ガス供給時の R1 と R2 の吸収液温度差の時間積分値と得られた 2 つの UA
値の平均値より，CO2 とアミンの反応に伴い発生した熱量を算出し，反応 CO2 量で除する

ことで CO2 吸収反応熱を得た．また，キャリブレーションでの入熱時における R1 と R2
の吸収液温度差の経時変化から時定数を決定し，液比熱を取得した． 
 

 
図 4. 3 示差式熱量計の装置概略図 (板倉, 2011)を一部改変 
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4.3.1.4 各種物性測定 
 密度について，U 字管振動方式密度計を用いて測定した．粘度について，音叉型振動式

粘度計を用いて計測した．表面張力は，毛管上昇方式の表面張力計を用いて計測した．熱

伝導率の計測は，株式会社アグネ技術センターに委託し，熱線法によって取得された結果

を用いた． 
 
4.3.2 模擬劣化液モデルの構築 

3.3.2 節で構築した Aspen Plus®の AMP/PZ モデルをベースとし，模擬劣化液モデルの

構築を試みた．表 4. 1 に模擬劣化液モデルで考慮した平衡反応式を示す．同表中の反応式

番号 1～9 の反応については，3.3.2 節で述べた方法で平衡定数を計算した．同表中で新た

に追加した反応式番号 10 の反応については，式(4. 13)を用いギブズ自由エネルギー変化

（∆𝐺𝐺𝑗𝑗°），温度（𝑇𝑇）および気体定数（R）より計算した．また，ギ酸（HCOOH）の物性計

算について，標準生成エンタルピー，標準ギブズ自由エネルギー，表面張力，粘度，密度

の可変係数は，Aspen Plus®のデータバンクから入手可能であったためそのまま用いた．

ギ酸イオン（HCOO−）については，標準生成エンタルピー，標準ギブズ自由エネルギー

のみデータバンクの値を用いた．一方で，比熱，密度，粘度，熱伝導率についての可変係

数については，Aspen Plus®のデータバンクから入手不可あるいは取得した液特性の実験

値を精度よく模擬できなかったため，手動調整し決定した．なお，表 4. 1 の反応式番号

10 の反応について，アミン水溶液のような塩基性溶液中では，反応は右に偏っており，ギ

酸はギ酸イオンとして存在する．したがって，ギ酸イオンの各物性の可変係数を手動調整

することとした．表 4. 2 に調整した可変係数およびその値を示す．  
 

表 4. 1 模擬劣化液モデルにおける平衡化学反応式 

化学反応式 反応式番号 
2 H2O <--> H3O+ + OH− 1 
CO2 + OH− <--> HCO3− 2 

HCO3− + H2O <--> CO3−2 + H3O+ 3 
PZH+ + H2O <--> PZ + H3O+ 4 

PZ + CO2 + H2O <--> PZCOO− + H3O+ 5 
PZCOO− + HCO3− <--> PZ(COO−)2 + H2O 6 
H+PZCOO− + H2O <--> PZCOO− + H3O+ 7 

AMPH+ + H2O <--> AMP + H3O+ 8 
AMP + CO2 + H2O <--> AMPCOO− + H3O+ 9 

HCOOH + H2O <--> HCOO− + H3O+ 10 
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ln𝐾𝐾𝑗𝑗 = −
∆𝐺𝐺𝑗𝑗°

R𝑇𝑇
 (4. 13) 

 
表 4. 2 模擬劣化液モデル*で調整した可変係数 

Parameter 
name 

Species 𝑖𝑖 Species 𝑗𝑗 Temperature 
units 

Property 
units 

Value 

IONMUB/1 HCOO− - K m3/kmol 1.45 
IONRDL HCOO− - - m3/kmol 0.02 
BLBROC/1 HCOO− - K m3/kmol 0.018 
CPAQ0/1 HCOO− - K J/(kmol∙K) −293000 

*電解質の表面張力計算モデル（SIG2ONSG）について，オプションコード 1＝−8，オプ

ションコード 2=1．ただし，後述する 4.5 節のケース N6，P6 においてギ酸の濃度依存性

を模擬するため，オプションコード 1＝−9 で計算．電解質の熱伝導率モデル（KL2RDL）
について，オプションコード 1＝0，オプションコード 2=1． 
 
4.3.3 実験および計算結果 

4.3.1 節の方法により取得した未劣化液と模擬劣化液の各液特性試験の結果および前節の

方法で構築した模擬劣化液モデルによる各液特性の予測結果を以下に示す．以下の図 4. 4
～図 4. 11 より，Aspen Plus®モデル内では，模擬劣化液においても可変係数調整によりギ

酸添加による物性の変化を概ねトレース可能であることが示された．なお，本研究で実施

した試験結果の妥当性は，3.3.1 節で示したように，従来標準液である MEA 水溶液での各

試験における他文献の結果との整合性によって判断した．  
図 4. 4 に，40 ˚C と 120 ˚C における未劣化液および模擬劣化液の気液平衡特性とその模

擬結果を示す．同図に示すように，所与の CO2 ローディングにおける模擬劣化液の平衡

CO2分圧は，未劣化液に比べて高い．この傾向は，2.5.6 節で述べた既往研究における酸性

物質を添加した液やパイロットプラントでの実運転で作製された劣化液(Aronu et al., 
2014; パク, 2018)の特徴と一致する．これらの傾向は，吸収液中で起こる化学反応の平衡

定数と酸性物質によるプロトン濃度増加より，以下の通り説明できる．まず，PZ などカ

ルバメートを形成して CO2 を吸収するアミンについて，アミンのカルバメート生成反応の

平衡定数（𝐾𝐾ca）は式(4. 14)で与えられ，この値は温度によって決まる．さらに，所与の

CO2 分圧と温度において，CO2 の濃度（[CO2]）は，ヘンリー則に従い，ほとんど変化しな

い．ここで，表 4. 1 の反応式番号 10 に示す酸性物質の脱プロトン反応は塩基水溶液中で

右に偏っているため，オキソニウムイオンと水の濃度比（[H3O+]/[H2O]）は増える．した

がって，式(4. 14)よりカルバメートとフリーアミンの濃度比（[RNHCOO−]/[RNH2]）は減

少することになり，CO2 ローディングも減少する．一方，AMP など重炭酸イオンを生成

して CO2 を吸収するアミンについても同様に，式(4. 15)の重炭酸イオン生成反応の平衡定

数（𝐾𝐾b）は温度によって決まり，[CO2]は所与の温度と CO2 分圧においてほとんど変化し
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ない．それゆえ，酸性物質により[H3O+]/[H2O]が増加することで，重炭酸イオンの濃度

（[HCO3
−]）は低下し，CO2 ローディング低下につながる．以上より，酸性物質により，所

与の CO2ローディングにおいて平衡 CO2分圧は増大したと言える． 
 

𝐾𝐾ca =
[H3O+][RNHCOO−]
[H2O][CO2][RNH2]  (4. 14) 

𝐾𝐾b =
[HCO3

−][H3O+]
[CO2][H2O]2

 (4. 15) 

 

 
図 4. 4 40 ˚C，120 ˚C における未劣化液および模擬劣化液の気液平衡特性とその模擬結

果【実験値 *：(Brúder et al., 2011)，**：This work】 
 
図 4. 5 に，40 ˚C における粘度の結果を示す．ギ酸の添加により，所与の CO2ローディ

ングにおける吸収液の粘度は増加した．Nielsen は，MEA 水溶液，PZ 水溶液に各種酸を

添加し，吸収液の粘度が増大することを実験的に確認した(Nielsen, 2018)．また，Ju らは，

MEA 水溶液にギ酸，酢酸，N-acethylethanolamine を等量添加した模擬劣化液を対象に

常温での粘度を測定し，劣化生成物により粘度が増加することを示した(Ju et al., 2018)．
International critical tables では，いずれも代表的な劣化生成物である各種酸（硝酸，硫

酸，ギ酸，酢酸，シュウ酸，プロピオン酸，ブチル酸）の水溶液の粘度がまとめられてお

り，酸の濃度が増加するにつれ粘度が増加することが実験的に示されている(National 
Research Council, 1926)．以上より，酸性物質の添加は粘度の増大をもたらすと考えられ，
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本試験でも整合性のとれた結果が得られたと言える． 
 

 
図 4. 5 40 ˚C における未劣化液および模擬劣化液の粘度とその模擬結果 実験値：This 
work 

 
図 4. 6 に，40 ˚C における密度の結果を示す．模擬劣化液の密度は，未劣化液に比べて

増加した．Ju らは，MEA 水溶液にギ酸，酢酸，N-acethylethanolamine を等量添加した

模擬劣化液を対象に，粘度に加え密度を測定し，添加物により密度が増大することを示し

た(Ju et al., 2018)．また，International critical tables では，代表的な劣化生成物である

各種酸（硝酸，硫酸，ギ酸，酢酸）の水溶液の密度がまとめられており，各種酸の濃度が

増加するにつれ，密度が増加することが実験的に報告されている(National Research 
Council, 1926)．また，プロピオン酸(Granados et al., 2006)およびシュウ酸(Gupta & 
Singh, 2007)の水溶液の密度についても，同様の傾向が実験的に確認されている．以上よ

り， 酸性物質の添加は密度の増大をもたらすと考えられ，本試験でも整合性のとれた結果

が得られたと言える． 
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図 4. 6 40 ˚C における未劣化液および模擬劣化液の密度とその模擬結果 実験値：This 
work 
 
図 4. 7 に，40 ˚C における液側物質移動係数を示す．所与の CO2ローディングにおける

模擬劣化液の液側物質移動係数は，未劣化液と比べて低下した．この結果は，フリーアミ

ン濃度の減少に起因する反応速度低下および粘度増大に起因する CO2 の拡散係数の減少に

よるものと考えらえる．前者について，前述の通りギ酸はアミンと HSS を形成するため，

模擬劣化液の所与の CO2 ローディングにおけるフリーアミン濃度は，未劣化液に比べて小

さくなる．また，後者について，一般的に液粘度の増加に伴い，CO2 の拡散係数は低下す

る(Versteeg & van Swaal, 1988)ため，図 4. 5 に示したようにギ酸添加により粘度が増加

した模擬劣化液の CO2拡散係数は，未劣化液に比べ小さいと考えられる． 
 

 
図 4. 7 40 ˚C における未劣化液および模擬劣化液の液側物質移動係数とその模擬結果 

実験値：This work 
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図 4. 8 に，熱伝導率の結果を示す．ギ酸の添加により，熱伝導率は増加した．アミン水

溶液に酸性物質を添加して，熱伝導率を実験的に評価した例は確認できなかった．また，

水に各種酸性物質を溶解させた場合の熱伝導率は化学種に依存する．例えば，酢酸，シュ

ウ酸，硝酸，炭酸イオンはいずれも溶解により熱伝導率を低下させるが，硫酸が溶解した

場合は増加する(Riedel, 1951)．以上より，現時点では，酸性物質がアミン吸収液の熱伝導

率に及ぼす影響について明確な言及はできない． 
 

 
図 4. 8 未劣化液および模擬劣化液の熱伝導率とその模擬結果（CO2 ローディングなし） 

実験値：This work 
  
図 4. 9 に，40 ˚C における液比熱の結果を示す．ギ酸の添加により，液比熱は低下した． 

International critical tables を通覧するに，ギ酸を含め，有機化合物の比熱は 1～2.5 
J/(g∙K)であり，水の比熱 4.2 J/(g∙K)に比べて十分小さい(National Research Council, 
1926)．そのため，ギ酸の添加により，液比熱が低下した本結果は妥当と判断した． 
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図 4. 9 40 ˚C における未劣化液および模擬劣化液の比熱とその模擬結果 実験値：This 
work 
 
図 4. 10 に，40 ˚C における CO2吸収反応熱の結果を示す．Xie らの結果と本試験におけ

る結果には，低 CO2ローディング域において乖離が見られる(Xie et al., 2013)．同文献で

は，MEA30 wt%水溶液の CO2 吸収反応熱も取得しているが，他文献と比較して 5 
kJ/mol-CO2程度低い傾向にあることから，装置由来の誤差と判断した．また，モデルの予

測値において，高ローディング域での模擬劣化液の CO2 吸収反応熱は，未劣化液に比べて

低い．前述の通り，模擬劣化液は，ギ酸の添加によりプロトン化アミンの濃度が増えるた

め，所与の CO2ローディングにおける CO2，HCO3−の濃度は未劣化液に比べて増え，カル

バメートの濃度は減る．すなわち，所与の CO2 ローディングにおける重炭酸イオン生成反

応の転化率は増え，カルバメート生成反応の転化率が減る．また，重炭酸イオン生成反応

の反応エンタルピーは，カルバメート生成反応に比べて小さい．以上より，高ローディン

グ域において，模擬劣化液は未劣化液と比べて，反応エンタルピーが小さい重炭酸イオン

生成反応がより進むため，CO2 吸収反応熱が低下したと考えられる．同様の傾向は，MEA
水溶液にギ酸と酢酸を添加した模擬劣化液の CO2 吸収反応熱の測定試験においても，確認

されている(Nakagaki et al., 2014)． 
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図 4. 10 40 ˚C における未劣化液および模擬劣化液の CO2 吸収反応熱とその模擬結果 

【実験値 *：This work ，**：(Xie et al., 2013)，***：(Hartono et al., 2021)】 
 
図 4. 11 に，30 ˚C における表面張力の結果を示す．ギ酸の添加により，液の表面張力は

わずかに低下した．Alhseinat らは，酢酸を添加した MDEA 水溶液の表面張力を計測し，

酢酸の添加に伴い，液の表面張力が低下することを実験的に示した(Alhseinat et al., 
2015)．また，Granados らは，カルボン酸（ギ酸，酢酸，プロピオン酸，ブチル酸）の水

溶液の表面張力を計測し，カルボン酸の濃度増加に伴い，液の表面張力が低下することを

実験的に示した(Granados et al., 2006)．以上より，酸性物質の添加は表面張力の低下を

もたらすと考えられ，本試験でも整合性のとれた結果が得られたと言える． 
 

 
図 4. 11 30 ˚C における未劣化液および模擬劣化液の表面張力とその模擬結果 実験値： 
This work 
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4.3.4 模擬劣化液と実劣化液の液特性の特徴整理 
 表 4. 3 に，今回得られた模擬劣化液の液特性結果と既往研究のレビューに基づく実劣化

液の液特性の特徴について整理した．当然ながら，実劣化液の組成は，アミン種および運

転履歴などで決まり，液特性の値も組成に依存する．それでもなお，作製した模擬劣化液

は，比熱，粘度，密度，気液平衡特性など主要な液特性において，定性的な傾向が一致し

ている部分が多い．したがって，劣化が液特性および運転特性に及ぼす影響を評価する目

的において，作製した模擬劣化液は評価対象として妥当であると判断した．なお，同表に

おいて，実劣化液の表面張力および熱伝導率を報告した事例は現状見当たらなかった． 
 

表 4. 3 所与の条件（CO2ローディング，温度）での液特性変化 
液特性 ギ酸添加の影響 実劣化液 実劣化エビデンス 
粘度 増大 一般的に増大 (Ju et al., 2018) 
密度 増大 一般的に増大 (Elmoudir, 2012; Ju et al., 2018) 
比熱 低下 低下 (パク, 2018)*1 
熱伝導率 増加 不明  
気液平衡

特性 
平衡 CO2分圧増大 平衡 CO2分圧増大 (Aronu et al., 2014; パク, 2018)*1 

CO2吸収

反応熱 
高ローディング域

で低下 
増加する場合あり (パク, 2018)*1 

表面張力 低下 不明  

*1：メーカ開発液 
 
4.4 CO2分離回収試験 
 模擬劣化液の運転特性を評価するため，10 kg/day の小規模 CO2 回収試験装置を用いて，

CO2 回収試験を実施した．図 4. 12a)，b)および c)に，小規模 CO2 回収試験の装置概略図，

概観図およびサンプリング箇所（A～D）とセクション（Ⅰ～Ⅲ）をそれぞれ示す．また，

試験の運転条件と主な設備仕様を表 4. 4 に示す．立ち上げから約 6 時間程度の運転により

定常状態になったことを確認したのち，1 時間の運転特性データを取得した．回収 CO2 流

量，吸収塔出口ガス流量については積算流量計，蒸発した水分量については重量計により

それぞれ 10 分毎に測定した．入熱は電気ヒータにより与えた．再生塔における装置固有

の熱損失量については，CO2 の回収を伴わない予備試験を実施し，入熱量から蒸発潜熱と

液昇温熱を差し引くことにより計算した．入熱量と熱損失量の差分を実効入熱量とし，実

効入熱量を回収 CO2 流量で除することにより，再生熱量を計算した．また，吸収塔内部の

CO2吸収挙動把握のため，1 時間の運転特性データを取得後に，図 4. 12c)の A～D で示し

た吸収塔内部の各サンプリング箇所より吸収液を 20 mL 程度採取し，以下の分析を実施し

た．まず，サンプリングした各液の密度，粘度，表面張力を，4.3.1.4 節で述べた各測定方

法により測定した．これら物性計測の設定可能温度は，吸収塔内部温度に比べて低かった
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ため，低温度域（30～60 ˚C）で取得した値から，吸収塔内部温度での各物性値を外挿し

て求めた．なお，図 4. 12c)の A および D の位置の温度は直接計測できなかったため，そ

れぞれ測定した吸収塔出口および入口のガス温度として近似した．また，サンプリングし

た各液の有機炭素濃度および無機炭素濃度を全有機炭素計により計測し，CO2 ローディン

グを算出した．各セクションⅠ～Ⅲにおける局所的な CO2 吸収流量は，液流量，アミン濃

度および CO2 ローディングより計算した．濡れ壁塔試験と異なり，吸収塔内の気液接触面

積を正確に求めることは難しい．したがって，本試験では，各セクションⅠ～Ⅲにおける

気液接触面積を，式(4. 16)に示すように，恩田らによる不規則充填層における濡れ面積の

予測式を用いて推算した(Onda et al., 1968)．また，各セクションにおける CO2吸収の濃

度差駆動力である吸収液の平衡 CO2分圧とガスの CO2分圧の差は，A～D の各部における

CO2 分圧差の対数平均とし，濡れ壁塔試験と同様に式(4. 7)より計算した．A～D における

ガスの CO2 分圧は，吸収塔へ供給された CO2 流量，各セクションにおける局所的な CO2

吸収流量，ガスの飽和蒸気圧より算出した．また，A～D における吸収液の平衡 CO2 分圧

は，3.3.2 節および 4.3.2 節でそれぞれ構築した Aspen Plus®の AMP/PZ モデルおよび模擬

劣化液モデルを用いて推算した． 
 

𝑎𝑎w
𝑎𝑎pa

= 1 − exp �−1.45 �
𝜎𝜎cr
𝜎𝜎
�
0.75

Rel0.1Frl−0.05Wel0.2� (4. 16) 

 
表 4. 4 小規模 CO2回収試験の運転条件と主な設備仕様 

パラメータ Units Values 
液流量 mL/min 47 
ガス流量 N2 / CO2  L/min 11.0 / 2.65 
再生塔圧力 MPaG 再生塔下部温度が設定値になるよう調整 
再生塔下部温度 ˚C 120 
吸収塔入口液温度 ˚C 27 
吸収塔入口ガス温度 ˚C 59 
再生塔入口液温度 ˚C 107 
入熱量 W 300 
充填物高さ（吸収塔 / 再生塔） m 1.15 / 1.18 
充填塔内径（吸収塔 / 再生塔） m 0.0478 / 0.0294 
充填物の種類  Dixon packing 3mm 

 
表 4. 5 に CO2回収率および再生熱量の結果を示す．同表より，模擬劣化液は未劣化液の

CO2回収率を概ね維持した．図 4. 13a)，b)，c)，d)および e)に，吸収塔内部の CO2ローデ

ィング，温度，液密度，液粘度および液表面張力の結果をそれぞれ示す．図 4. 13a)および

c)に示すように，液密度は液の CO2 ローディング増加に伴い単調増加した．一方で，図 4. 
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13a)，d)および e)に示すように，液粘度および液表面張力は液の CO2ローディング変化に

対して極小値を取った．一般的に液の粘度および表面張力は CO2 ローディングに対して単

調に増加するが，図 4. 13b)に示すように，吸収塔内部では CO2 吸収反応熱により図 4. 
12c)の B の部分で最も温度が高くなっており，この温度上昇が液粘度および液表面張力の

低減に寄与したと言える．図 4. 14 にセクションⅠ～Ⅲにおける CO2吸収流量および気液

接触面積を，図 4. 15 にセクションⅠ～Ⅲにおける総括物質移動係数および CO2吸収の濃

度差駆動力である CO2分圧差をそれぞれ示す．図 4. 14 に示すように，模擬劣化液の気液

接触面積は，未劣化液に比べて吸収塔全域にわたって増加した．この結果は，図 4. 13e)に
示すように，ギ酸添加による液の表面張力低下に起因すると考えられる．加えて，図 4. 
13a)に示すように，模擬劣化液の CO2 ローディングは，未劣化液に比べて低下し，CO2 ロ

ーディング域は低ローディング側にシフトした．本論文では，以降，リーンローディング

およびリッチローディングをそれぞれ下限および上限とする CO2 ローディングの範囲を

CO2ローディング域と定義する．図 4. 4 に示したように，模擬劣化液の所与の CO2ローデ

ィングにおける平衡 CO2 分圧は，未劣化液に比べて高くなる．したがって，模擬劣化液の

場合は，吸収塔下部より流入してくるガスの CO2 分圧との濃度差を維持できるよう，CO2

ローディングが吸収塔全域にわたって低下したと考えらえる．このメカニズムについては，

4.5.2.1 節で詳述する．CO2ローディング域の低ローディング側へのシフトは，図 4. 4 およ

び図 4. 7 に示したように平衡 CO2分圧の低下および液側物質移動係数の増大に寄与する．

これらの現象により，図 4. 15 に示すように，ギ酸を添加しても総括物質移動係数は概ね

維持され，図 4. 14 に示すように，模擬劣化液のセクションⅠにおける CO2吸収流量は，

未劣化液に比べて増大したと考えられる． 
以上の結果より，ギ酸が劣化生成物として蓄積しても，CO2 回収率や再生熱量は概ね維

持されることが示唆された．4.3.3 節で確認された通り，ギ酸の添加は，吸収液の粘度増大，

液側物質移動係数の低下，所与の CO2 分圧における CO2 ローディングの低下すなわち

CO2 吸収量の低下など，CO2 吸収に対して不利な液特性変化をもたらす．一方で，これら

の液特性変化は，吸収液の気液平衡特性変化に起因する CO2 ローディング域のシフトによ

り相殺され，CO2 回収率の維持につながったと考えられる．また，CO2 ローディングと正

の相関をもつ液の表面張力は，ギ酸の物性および CO2ローディング域のシフトという 2 つ

の影響により減少し，気液接触面積の増大に寄与すると考えられる． 
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図 4. 12 小規模 CO2 回収試験の a)装置概略図，b)装置外観および c)吸収塔内サンプリン

グ箇所（A～D）とセクション（Ⅰ～Ⅲ） a)，c)は(板倉, 2013)より一部改変 
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表 4. 5 CO2回収試験における CO2回収率と再生熱量 

 Units 未劣化液 模擬劣化液 
CO2回収率 % 85.9 85.0 
再生熱量 GJ/t-CO2 2.94 2.97 

 

 
図 4. 13 吸収塔内の吸収液の a)CO2ローディング，b)温度，c)密度，d)粘度および e)表面

張力 (Isogai et al., 2022)より一部改変 
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図 4. 14 吸収塔内における各セクションでの CO2吸収流量と気液接触面積 (Isogai et al., 
2022)より一部改変 
 

 
図 4. 15 吸収塔内における各セクションでの総括物質移動係数と CO2 吸収の濃度差駆動

力としての CO2分圧差 (Isogai et al., 2022)より一部改変 
 
4.5 フルスケールのプロセスシミュレーション 
4.5.1 計算条件 
 第 3 章で構築した火力発電所およびアミン PCC プロセスのシミュレーションモデルを

用いて，フルスケールでの模擬劣化液のシミュレーション計算を実施した．式(4. 17)に示

すように，以下，ギ酸濃度はアミンモル濃度に対するギ酸モル濃度の割合 FA（Formic 
acid） loading で表記する．本シミュレーションでは，前節までで用いた FA loading=0.1
の模擬劣化液に加え，FA loading=0.3 の模擬劣化液での評価を実施した．表 4. 6 および表

4. 7 に，NGCC および PCPP それぞれの場合で評価した各ケースの運転条件を示す．同表
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において，ケース N2 および P2 は第 3 章で計算した結果を用いた．リボイラでの入熱量

（𝑄𝑄reb）を調整することで，CO2 回収率は 90%固定とした．液ガス比（𝐿𝐿/𝐺𝐺）は，各ケー

スで操作変数とし，ガス流量は一定であるため液流量を操作した．また，液流量の変更に

伴い再生塔圧力を調整することで，再生塔下部温度を 130 °C に保った．ただし，P5，P6
において，低𝐿𝐿/𝐺𝐺域において安定して計算が収束しなかったため，𝑄𝑄rebを所与条件とし，

CO2回収率が 90%になるよう𝐿𝐿を調整した． 
 

FA loading =
𝐶𝐶FA
𝐶𝐶amine

 (4. 17) 

 

 

 
4.5.2 再生熱量の計算結果 
図 4. 16 a)および b)に，NGCC および PCPP の各ケース 2，5，6 における再生熱量の結

果を𝐿𝐿/𝐺𝐺の関数として示す．NGCC における再生熱量は，N2，N5 においては𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅0.89，
N6 においては𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅1.04 で極小値となった．PCPP での再生熱量は，P2，P5 においては

𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅2.11，P6 においては𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅2.55 で極小値となった．これらの極小値を未劣化液と模

擬劣化液で比較すると，NGCC の場合では，FA loading=0.1 および 0.3 の模擬劣化液は，

未劣化液に比べてそれぞれ 0.26%および 2.95%増加した．PCPP の場合では，FA 
loading=0.1 および 0.3 の模擬劣化液は，未劣化液に比べて，それぞれ 0.38%および

5.46%増加した．したがって，NGCC および PCPP いずれの場合においても，FA 
loading=0.1 では再生熱量は概ね維持されたものの，FA loading=0.3 では増加したと言え

表 4. 6 NGCC で評価した各ケースの運転条件 
ケース

番号 
PCC 吸収水溶液 再生塔下部

温度 °C 
液ガス比 
kg/kg  

N2 AMP27 wt%/PZ13 wt% 
（未劣化液） 

130 0.77 0.89 1.04 

N5 AMP27 wt%/PZ13 wt%+ギ酸 
（模擬劣化液 FA loading=0.1） 

↓ 0.78 0.89 1.07 

N6 AMP27 wt%/PZ13 wt%+ギ酸 
（模擬劣化液 FA loading=0.3） 

↓ 0.89 1.04 1.19 

表 4. 7 PCPP で評価した各ケースの運転条件 
ケース

番号 
PCC 吸収水溶液 再生塔下部

温度 °C 
液ガス比 
kg/kg  

P2 AMP27 wt%/PZ13 wt% 
（未劣化液） 

130 1.40 2.11 2.52 

P5 AMP27 wt%/PZ13 wt%+ギ酸 
（模擬劣化液 FA loading=0.1） 

↓ 1.49 2.11 2.53 

P6 AMP27 wt%/PZ13 wt%+ギ酸 
（模擬劣化液 FA loading=0.3） 

↓ 1.94 2.55 2.81 
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る．図 4. 17a)および b)にケース N2，5，6 および P2，5，6 の再生熱量の内訳を示す．再

生熱量内訳の計算方法は，3.4 節で述べた方法と同様である．同図に示すように，各運転

条件において，模擬劣化液は未劣化液に比べて𝑞𝑞sensは減少したが，𝑞𝑞vapおよび𝑞𝑞desは増加

した．これらの結果の要因について検討するため，以下運転特性結果を考察する． 
 

 
図 4. 16 液ガス比に対する再生熱量の結果 a)ケース N2，N5，N6，b)ケース P2，P5，
P6 
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図 4. 17 再生熱量の内訳計算結果 a)ケース N2，N5，N6，b)ケース P2，P5，P6 

 
4.5.2.1 蒸発潜熱  

まず，蒸発潜熱（𝑞𝑞vap）について述べる．𝑞𝑞vapは式(4. 18)により表され，3.5.1 節で述べ

たように，再生塔上部の水と CO2 の分圧比（𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2）によって決まる．𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2が大

きいほど𝑞𝑞vapは増える．図 4. 18a)および b)に，NGCC および PCPP の各ケース 2，5，6
における𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2の計算結果を𝐿𝐿/𝐺𝐺の関数として示す．いずれにおいても FA loading=0.1
の模擬劣化液の𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2は，未劣化液と比べて変化は軽微であるが，FA loading=0.3 の

模擬劣化液では増大した． 
 

𝑞𝑞vap = (𝑚𝑚H2O ∙ ∆ℎvap) (1000 ∙⁄ 𝑚𝑚CO2) = ∆ℎvap ∙
𝑃𝑃H2O
𝑃𝑃CO2

∙
𝑀𝑀H2O

𝑀𝑀CO2
∙

1
1000

 (4. 18) 
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図 4. 18 再生塔上部の水と CO2 の分圧比 a)ケース N2，N5，N6，b)ケース P2，P5，
P6 

 
 図 4. 19a)および b)に，NGCC および PCPP の各ケース 2，5，6 における吸収液のリッ

チローディングとリーンローディングを𝐿𝐿/𝐺𝐺の関数としてそれぞれ示す．一般的に，所与

の CO2ローディングにおける吸収液の平衡 CO2分圧（𝑃𝑃CO2
∗ ）が大きくなるにつれて，再生

塔内の CO2分圧が増加し𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2は小さくなる．図 4. 4 に示した通り，所与の CO2ロー

ディングにおいて，ギ酸の添加により模擬劣化液の𝑃𝑃CO2
∗ は未劣化液に比べて増加する．一

方で，図 4. 19a)および b)に示すように，模擬劣化液の CO2 ローディング域は，未劣化液

に比べて低ローディング側にシフトしていることがわかる．CO2 ローディング域の低ロー

ディング側へのシフトは，𝑃𝑃CO2
∗ を低下させ𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2を増大させる．したがって，ギ酸の添

加により所与の CO2 ローディングにおける𝑃𝑃CO2
∗ は増大するものの，CO2 ローディング域の

シフトによってその増大が相殺されるため，FA loading=0.1 および 0.3 の模擬劣化液の
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𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2は，未劣化液と比べて，それぞれ概ね維持および増大する結果になったと考えら

れる． 
 

 
図 4. 19 吸収液のリッチローディングとリーンローディング a)ケース N2，N5，N6，
b)ケース P2，P5，P6 
 
 CO2 ローディング域のシフトは，ギ酸の添加による気液平衡特性の変化に起因すると考

えられる．本章のシミュレーションのように，吸収塔へ入ってくる排ガスの CO2 分圧およ

び CO2回収率を与条件として固定する場合，吸収塔の上部および下部におけるガスの CO2

分圧（𝑃𝑃CO2）は，用いる吸収液の種類や液ガス比など操作する運転条件に関わらず一定で

ある．例えば，今回の NGCC の場合では，CO2濃度 4 vol%程度の排ガスから CO2回収率

90%で回収するため，吸収塔の上部および下部での CO2分圧は，それぞれ約 4 kPa および
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0.4 kPa である．また，吸収塔の各部で排ガスは流下する吸収液と向流接触するが，ガス

から液への CO2 吸収が起こるためには，CO2 吸収の濃度差駆動力が確保される必要がある．

4.3.1.2 節の濡れ壁塔試験において述べたように，一般的に，CO2 吸収の濃度差駆動力は，

向流接触しているガスの CO2分圧（𝑃𝑃CO2）と液の平衡 CO2分圧（𝑃𝑃CO2
∗ ）の差として定義さ

れ，CO2 の吸収が起きるためには𝑃𝑃CO2 − 𝑃𝑃CO2
∗ > 0である必要がある．仮に吸収液の気液平

衡特性すなわち所与の CO2 ローディングにおける𝑃𝑃CO2
∗ が変化した場合，CO2 吸収の濃度差

駆動力を確保し与条件の CO2 回収率を達成するためには，プロセス内を循環する吸収液の

CO2 ローディング域を変化させる必要がある．リーン液の CO2 ローディングは再生塔下部

のリボイラ入熱量で調整可能である．図 4. 4 に示した通り，ギ酸の添加により，所与の

CO2 ローディングにおける𝑃𝑃CO2
∗ は増加する．したがって，ギ酸を添加した模擬劣化液にお

いて CO2 回収率を維持する場合は，CO2 吸収の濃度差駆動力を確保するため，プロセス内

を循環する吸収液の CO2ローディング域が必然的に下がることになる． 
吸収塔における CO2 吸収過程において，仮に吸収液の劣化により液側物質移動係数や気

液接触面積が低下した場合，CO2 回収率を維持するためには，CO2 ローディング域を低ロ

ーディング側にシフトさせることで，CO2 吸収の濃度差駆動力である𝑃𝑃CO2 − 𝑃𝑃CO2
∗ をより大

きく確保する必要がある．CO2 ローディング域が低ローディング側にシフトすると，再生

塔において𝑃𝑃CO2
∗ は低下するため，𝑃𝑃H2O/𝑃𝑃CO2は増加し𝑞𝑞vapが増大する．したがって，液側物

質移動係数や気液接触面積は間接的に𝑞𝑞vapに影響する．図 4. 20a)および b)に，N2，N5，
N6 の𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅0.89 および P2，P5，P6 の𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅2.53 における，吸収塔内の液側物質移動係

数の分布および各段の気液接触面積の計算結果をそれぞれ示す．同図に示すように，模擬

劣化液の液側物質移動係数は，未劣化液とほぼ同等に維持された．液側物質移動係数は，

主に CO2 吸収反応の反応速度と液中の物質拡散係数によって決まる．また，イオン化して

いないアミンすなわちフリーアミン濃度および液粘度が，反応速度および拡散係数にそれ

ぞれ影響を及ぼす(R. Dugas, 2009)．AMP/PZ 水溶液においては，アミンのプロトン化な

ど平衡反応を除き，PZ および PZ カルバメート（PZCOO−）と CO2 の反応速度が，AMP
と CO2の反応や重炭酸イオン生成反応の速度に比べて十分大きい(Ashraf et al., 2020)ため，

PZ と PZCOO−のモル分率の和をフリーアミン濃度の指標として考えることができる．図

4. 21a)および b)に，ケース N2，N5，N6 の𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅0.89 およびケース P2，P5，P6 の

𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅2.53 における，吸収塔内の液粘度と PZ と PZCOO−のモル分率の和の結果をそれぞ

れ示す．同図に示すように，模擬劣化液の粘度および PZ と PZCOO−のモル分率の和は，

FA loading=0.1 の場合では未劣化液とほぼ同等に維持されているが，FA loading=0.3 の場

合では減少した．吸収液の粘度は，図 4. 5 に示したようにギ酸添加により所与の CO2ロー

ディングにおいては増加するものの，CO2 ローディング域が低ローディング側にシフトし

たことで結果的に維持あるいは低下したと考えられる．フリーアミン濃度は，所与の CO2

ローディングにおいてはギ酸添加により HSS が形成され減少するが，CO2 ローディング

域が低ローディング側にシフトしたことによって FA loading=0.1 の場合で概ね維持された
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と考えられる．また，図 4. 20a)および b)に示すように，模擬劣化液の気液接触面積は，

ギ酸の物性に起因する表面張力の低下により，未劣化液に比べてわずかに増大した． 
 

 
図 4. 20 吸収塔内の液側物質移動係数の分布および各段の気液接触面積 a)N2，N5，N6
の𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅0.89，b) P2，P5，P6 の𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅2.53 
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図 4. 21 吸収塔内の液粘度と PZ と PZCOO−のモル分率の和 a)N2，N5，N6 の𝐿𝐿/

𝐺𝐺 ≅0.89，b) P2，P5，P6 の𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅2.53 
 
4.5.2.2 液昇温熱 
次に，液昇温熱（𝑞𝑞sens）について述べる．リボイラ入熱量の調整により CO2回収率を一

定とする運転において，CO2 回収流量（𝑚𝑚CO2）は一定であるため，式(4. 19)に示すように，

𝑞𝑞sensは液比熱（𝑐𝑐p），RLHX の温度差（∆𝑇𝑇RLHX,c）および液流量（𝐿𝐿lean）で決まる． 
  

𝑞𝑞sens = (𝑐𝑐p ∙ 𝐿𝐿lean ∙ ∆𝑇𝑇RLHX,c) (1000 ∙⁄ 𝑚𝑚CO2)  (4. 19) 

  
本計算において伝熱面積は一定であるため，∆𝑇𝑇RLHX,cは総括の熱伝達率（𝑈𝑈）で決まり，

𝑈𝑈は，粘度，密度などの熱物性値等で決定される．特に粘度は熱伝達率に対して支配的な

影響を及ぼし，既往研究においても，酸性物質の増加に起因する液粘度増加が熱伝達率の
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低下を招くことが懸念されてきた(Nielsen, 2018)．図 4. 22a)および b)に，NGCC および

PCPP それぞれの場合における∆𝑇𝑇RLHXと𝑈𝑈の計算結果を示す．模擬劣化液の∆𝑇𝑇RLHX,cは，未

劣化液に比べてわずかに減少した． 

 
図 4. 22  RLHX の∆𝑇𝑇RLHXと𝑈𝑈 a)ケース N2，N5，N6，b)ケース P2，P5，P6 

 
表 4. 8 および表 4. 9 に, N2 と N5 の𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅0.89 および P2 と P5 の𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅2.11 における
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計算結果について，式(4. 20)で計算されたギ酸添加による RLHX 内の吸収液の各物性値の

増加率をそれぞれ示す．式(4. 20)において，𝑋𝑋degおよび𝑋𝑋freshは，模擬劣化液および未劣化

液の物性値の値をそれぞれ表す．また，同表において，∆𝑋𝑋はプロセスシミュレーションに

おける各物性の増加率を，∆𝑋𝑋’は，3.3.2 節および 4.3.2 節でそれぞれ構築した AMP/PZ
（未劣化液）モデルおよび模擬劣化液モデルにより，所与の CO2 ローディングにおける物

性値から計算された増加率をそれぞれ示す．これらの表に示すように，∆𝑋𝑋は∆𝑋𝑋’に比べて，

いずれも絶対値が小さい．4.3.3 節で確認された通り，所与の CO2 ローディングにおいて，

ギ酸の添加により密度，粘度および熱伝導率は増加し，比熱は低下する．一方で，CO2 ロ

ーディングに対して，密度，粘度および熱伝導率は単調増加し，比熱は単調減少する．そ

れゆえ，ギ酸の添加により CO2 ローディング域が低ローディング側にシフトしたことで，

ギ酸添加による密度，粘度および熱伝導率の増大と比熱の低下が一部相殺される．その結

果，ギ酸添加による𝑈𝑈の変化は軽微であり，∆𝑇𝑇RLHX,cの増大には至らなかったと考えられる．

また，上述の相殺はあるものの，模擬劣化液の𝑐𝑐pは，結果的に未劣化液に比べて約 5%低

下した．以上より，FA loading=0.1 の模擬劣化液の𝑞𝑞sensは，同程度の𝐿𝐿/𝐺𝐺条件において未

劣化液に比べてわずかに減少したと言える．FA loading=0.3 の模擬劣化液についても同様

の相殺作用が働き，液粘度の低下などが生じたため，結果的に∆𝑇𝑇RLHX,cと𝑞𝑞sensの減少に至

った（図 4. 17，図 4. 22 参照）． 
 

∆𝑋𝑋 =
𝑋𝑋deg − 𝑋𝑋fresh

𝑋𝑋fresh
× 100 (4. 20) 

 
表 4. 8 ギ酸添加による RLHX 内の吸収液の各物性の増加率（NGCC） 

 
 リーン液 増加率∆𝑋𝑋’

（比較値*）  
単位 未劣化液 模擬劣化液 

FA loading=0.1 
増加率 ∆𝑋𝑋 

密度 kg/m3 997 998 0.143% 0.90% 
粘度 mPa∙s 2.683 2.708 0.919% 8.08% 
熱伝導率 W/(m∙K) 0.374 0.379 1.253% 4.15% 
比熱 J/(kg∙K) 3702 3497 −5.533% −6.74%  

 リッチ液 増加率∆𝑋𝑋’
（比較値*）  

単位 未劣化液 模擬劣化液 
FA loading=0.1 

増加率 ∆𝑋𝑋 

密度 kg/m3 1057 1059 0.179% 0.90% 
粘度 mPa∙s 5.006 4.830 −3.506% 8.08% 
熱伝導率 W/(m∙K) 0.400 0.407 1.598% 4.15% 
比熱 J/(kg∙K) 3478 3310 −4.828% −6.74% 

*3.3.2 節および 4.3.2 節でそれぞれ構築した AMP/PZ（未劣化液）モデルおよび模擬劣化

液モデルによる，CO2ローディングに対する各物性値の予測値から出した増加率の平均値 
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表 4. 9 ギ酸添加による RLHX 内の吸収液の各物性の増加率（PCPP） 
 

 リーン液 増加率∆𝑋𝑋’
（比較値*）  

単位 未劣化液 模擬劣化液 
FA loading=0.1 

増加率 ∆𝑋𝑋 

密度 kg/m3 988 989 0.138% 0.90% 
粘度 mPa∙s 2.241 2.302 2.723% 8.08% 
熱伝導率 W/(m∙K) 0.368 0.373 1.260% 4.15% 
比熱 J/(kg∙K) 3730 3523 −5.558% −6.74%  

 リッチ液 増加率∆𝑋𝑋’
（比較値*）  

単位 未劣化液 模擬劣化液 
FA loading=0.1 

増加率 ∆𝑋𝑋 

密度 kg/m3 1069 1071 0.203% 0.90% 
粘度 mPa∙s 4.889 4.747 −2.899% 8.08% 
熱伝導率 W/(m∙K) 0.399 0.406 1.649% 4.15% 
比熱 J/(kg∙K) 3418 3246 −5.029% −6.74% 

*3.3.2 節および 4.3.2 節でそれぞれ構築した AMP/PZ（未劣化液）モデルおよび模擬劣化

液モデルによる，CO2ローディングに対する各物性値の予測値から出した増加率の平均値 
 
4.5.2.3 CO2解離熱 
図 4. 17a)および b)に示すように，模擬劣化液の CO2 解離熱は，未劣化液に比べてわず

かに増加した．この結果は，CO2 吸収反応熱と CO2 ローディング域により定性的に説明可

能である．図 4. 23a)および b)に，N2 と N5 の𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅0.89 および P2 と P5 の𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅2.53 の

運転条件における CO2ローディング域とモデルを用いて計算した 120 °C における CO2吸

収反応熱を示す．同図より，模擬劣化液の CO2 吸収反応熱は，未劣化液に比べて高ローデ

ィングにおいて低い．CO2 ローディング域が低ローディング側にシフトすることで，CO2

ローディングに対して単調減少する CO2 吸収反応熱は増大する．前述の通り，模擬劣化液

の CO2 ローディング域はギ酸添加により低ローディング側にシフトするため，CO2 解離熱

は未劣化液に比べてわずかに増大したと考えられる． 
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図 4. 23 120 °C での CO2吸収反応熱と a)N2，N5 の𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅0.89 における CO2ローディン

グ域，b) P2，P5 の𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅2.53 における CO2ローディング域 
 
4.5.3 システム全体の運転特性結果 
 図 4. 24a)および b)に，NGCC および PCPP それぞれの場合における𝐿𝐿/𝐺𝐺に対する発電

効率ペナルティ（∆𝜂𝜂PCC）の計算結果を示す．NGCC の場合は，N2，N5 において𝐿𝐿/
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𝐺𝐺 ≅0.89，N6 において𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅1.04 で極小値となった．一方で，PCPP の場合は，P2，P5
において𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅2.11，P6 において𝐿𝐿/𝐺𝐺 ≅2.55 で極小値となった．これらの極小値を未劣化

液と模擬劣化液で比較すると，NGCC の場合では，FA loading=0.1 および 0.3 の模擬劣化

液は，未劣化液に比べてそれぞれ 0.025%-pts.および 0.190%-pts.増加した．一方で，

PCPP の場合では，FA loading=0.1 および 0.3 の模擬劣化液は，未劣化液に比べて 
0.070%-pts.および 0.435%-pts.増加した．したがって，NGCC および PCPP いずれの場合

においても，FA loading=0.1 では概ね維持されたものの，FA loading=0.3 では増加したと

言える．  
 

 
図 4. 24 液ガス比に対する発電効率ペナルティ a)ケース N2，N5，N6，b)ケース P2，
P5，P6 
 
図 4. 25a)および b)に，NGCC および PCPP それぞれの場合における∆𝜂𝜂PCCの内訳を示す．

模擬劣化液は，未劣化液と同様に，再生熱量起因の発電ロス（∆𝜂𝜂reb,net）が支配的であり，
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FA loading=0.1 の場合はギ酸を添加しても再生熱量が概ね維持されたことにより，∆𝜂𝜂PCC
の大幅な増大には至らなかった．また，模擬劣化液の圧縮機動力（∆𝜂𝜂comp）は，同程度の

𝐿𝐿/𝐺𝐺条件において，未劣化液に比べてわずかに増加した．この結果は，模擬劣化液におい

て再生塔内の CO2 分圧が低下し，再生塔圧力が下がったことに起因する．また，模擬劣化

液のポンプ動力（∆𝜂𝜂pump）は，未劣化液に比べて増大は見られない．4.5.2 節で述べた通

り，ギ酸添加による所与の CO2 ローディングにおける粘度増大は，CO2 ローディング域の

低ローディング側へのシフトにより相殺され，結果的な粘度変化は軽微であったため，

∆𝜂𝜂pumpが維持されたと言える． 
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図 4. 25 発電効率ペナルティの内訳 a)ケース N2，N5，N6，b)ケース P2，P5，P6 
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4.6 模擬劣化液の液特性および運転特性への影響まとめ 
4.6.1 ギ酸添加による液特性および運転特性への影響 
 4.3 節および 4.4 節で実施した実験および 4.5 節で実施したシミュレーションにより得ら

れた，ギ酸の液特性および運転特性への影響についてまとめる．ギ酸の存在は吸収液の各

液特性に対して二つの異なる作用をもつと言える．一つ目は，4.3 節の各液特性試験から

得られた通り，ギ酸の物性が吸収液の液特性に及ぼす直接的な作用である．二つ目は，4.4
節の小規模 CO2 回収試験および 4.5 節のアミン PCC のプロセスシミュレーションから得

られた通り，ギ酸の存在が塔内を循環する吸収液の CO2 ローディング域を低ローディング

側にシフトさせ，各液特性に影響を及ぼすという間接的な作用である．図 4. 26 に，ギ酸

添加による液特性，運転特性および再生熱量への影響を示す．同図に示すように，これら

二つの作用は，表面張力を除く各液特性に対して相反しており両者は相殺される．それゆ

え，各液特性の変化は小さくなり，結果的に再生熱量や発電効率ペナルティへの影響は軽

微であったと言える．ただし，4.5 節のシミュレーションにおけるケース N6，P6 で見ら

れたように，酸性物質が過度に蓄積した場合には，CO2 ローディング域のシフトが再生塔

内の CO2 分圧の顕著な低下や CO2 解離熱の増加を招き，再生熱量の増大に至ることもあ

り得る． 
 図 4. 26 で挙げた液特性の中でも，気液平衡特性（Vapor liquid equilibrium：VLE）は，

CO2 ローディング域を決定し各種液特性に間接的に影響を及ぼし，かつ蒸発潜熱に直接的

に関与するため，運転特性に対して支配的な因子であると言える．また，粘度は，4.5 節

で確認された通り吸収塔内の物質移動，RLHX 内での熱移動など輸送現象に直接的に関与

し，かつ CO2 ローディング依存性や劣化生成物添加による変化が大きく，吸収液劣化時に

おいて特に重要な液物性である． 
 

 
図 4. 26 ギ酸添加による液特性，運転特性および再生熱量への影響 (Isogai & Nakagaki, 
2022)より一部改変 
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4.6.2 相反作用の一般化と劣化時の操業指針についての検討 
 本章では，AMP/PZ 水溶液にギ酸を添加した模擬劣化液で評価を実施した．しかしなが

ら，用いる吸収液は，それぞれの運転で異なる．また，既往研究の長期連続運転でみられ

たように，実運転においてはギ酸以外の酸性物質も蓄積する．4.6.1 節で見出された知見の

応用について，以下検討した． 
吸収液の液特性を実験的に評価した既往研究によると，アミン吸収液の各液特性の CO2

ローディング依存性は，アミン種に依存しない．CO2 ローディングの増加に伴い，所与の

CO2ローディングにおける平衡 CO2分圧(Brúder et al., 2011; Ma’mun et al., 2005)，粘度

(Amundsen et al., 2009; Chen, 2011; Freeman & Rochelle, 2011; Fu et al., 2014)，表面

張力(Jayarathna et al., 2013)および密度(Amundsen et al., 2009; Freeman & Rochelle, 
2011; Han et al., 2012; Stec et al., 2016)は増加し，CO2吸収反応熱(Arcis et al., 2007; 
Hilliard, 2008; Kim & Svendsen, 2007, 2011; Xie et al., 2013)，液比熱(Hilliard, 2008; 
Weiland et al., 1997)は低下する． 
 表 4. 10 に，アミン PCC の吸収液劣化における代表的な酸性物質が，各液特性に及ぼす

影響についてまとめる．同表に示すように，粘度，密度および表面張力について，水ある

いはアミンに各酸性物質を添加した際の傾向は，今回評価したギ酸の場合における傾向と

一致している．また，比熱については，参考になる実測値を確認できなかったものの，各

酸性物質の比熱はギ酸と同程度あるいは小さいことから，各酸性物質の蓄積は，今回得ら

れたギ酸添加時と同様に液比熱を低下させると考えられる．熱伝導率については，酸性物

質添加の影響は化学種に依存すると考えられ(Riedel, 1951)，一般的な傾向については言及

できないと判断した． 
4.3 節で述べた通り，同節での実験や既往研究(Aronu et al., 2014; Nakagaki et al., 

2014)で確認された，ギ酸添加に伴う CO2 吸収反応熱および気液平衡特性の変化は，ギ酸

とアミンの中和反応によるものである．塩基性水溶液中において，この中和反応は全ての

酸で生じ，液中の酸と等モル量のアミンが中和される．したがって，4.4 節の実験および

4.5 節のシミュレーションで得られたように，ギ酸添加に伴う CO2 ローディング域の低ロ

ーディング側へのシフトと，4.3 節の実験で得られた気液平衡特性の変化は，酸性物質の

種類によらず，その添加量に応じて起こると言える． 
 以上の議論より，表 4. 10 に示した代表的な酸性の劣化生成物が HSS として蓄積してい

く典型的な酸化劣化においては，アミン種や生成する酸性物質の種類によらず，4.6.1 節で

示した相反作用が，運転特性に対する影響が支配的な液特性（気液平衡特性，CO2 吸収反

応熱，比熱，密度，粘度）に生じると考えられる． 
これまで実施されてきたパイロットプラントでの長期連続運転において，劣化生成物の

蓄積にも関わらず再生熱量が維持あるいは低減するという逆説的な挙動が報告されてきた

(Cousins et al., 2015; Moser et al., 2021; Saito et al., 2014)ものの，その理由について明

確な説明はなされてこなかった．これらの長期運転における主要劣化生成物は，ギ酸など
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の酸性物質であることが報告されている．したがって，本研究により見出された酸性物質

による液特性に対する相反作用は，上記の逆説的挙動に対する一つの有力な理由になり得

る． 
 本章の研究で上記の逆説的挙動のメカニズムについて明らかにできたことで，エネルギ

ーペナルティの観点においては，酸化劣化による酸性物質の蓄積がある程度許容できる可

能性が示された．前述の通り，劣化抑制策の効果はあくまで限定的であり，リクレメーシ

ョンで劣化生成物を完全に除去した状態を維持することは操業コストの観点で難しい．実

運転において，発泡など操業上の問題を回避できる範囲内で酸性物質の蓄積を許容し操業

することで，リクレメーションを現実的なコストに抑えつつ，エネルギーペナルティ起因

の操業コストを維持できる可能性がある．なお，過度に酸性物質が蓄積した場合は，CO2

ローディング域が低ローディング側に十分にシフトせず上記の相反作用も制限される．そ

れゆえ，長期運転においては CO2 ローディングを定期的に取得し，リクレメーションによ

る劣化生成物の除去で CO2 ローディング域を適正に制御することが，再生熱量を維持する

上で重要である． 
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表 4. 10 アミン PCC の代表的な劣化生成物である各酸性物質が各物性に及ぼす影響 
  ギ酸 酢酸 プロピオン酸 グリコール酸 シュウ酸 硝酸 硫酸 
分子量  46.03 60.05 74.1 76.05 90.03 62.99 98.08 
粘度 傾向 増加 増加 増加 増加 増加 増加 増加 
 エビデンス This work，

*1，*2，*3 
*1，*2，*3 *1，*2 *1 *1，*2 *1，*2 *1，*2 

 
密度 傾向 増加 増加 増加  増加 増加 増加 
 エビデンス This work , 

*2，*3，*4 
*2，*3，*4 *4  *5 *2 *2 

比熱 傾向 減少 減少 減少 不明 減少 減少 減少 
 エビデンス This work，

2.16 J/(g∙K)*6 
2.20 J/(g∙K)*6 1.87 J/(g∙K)*6  1.18 J/(g∙K)*6 1.99 J/(g∙K)*7 1.46 J/(g∙K)*6 

表面張力 傾向 減少 減少 減少 不明 減少 減少 低濃度で概ね

維持 
 エビデンス This work，*4 *4 *4  *8 *9 *9 
熱伝導率 傾向 増加 減少 不明 不明 減少 減少 増加 
 エビデンス This work *10   *10 *10 *10 
pKa 
(25 °C) 

  3.74*11 4.76*11 −6.8*11 3.62*11 1.081, 3.552 *11  −1.8*12  ―1, 1.962 *12 

*1：アミン水溶液に添加して実測(Nielsen, 2018)，*2：水に溶かしたときの傾向(National Research Council, 1926)，*3：(Ju et al., 
2018) ，*4：水に溶かしたときの傾向(Granados et al., 2006)，*5：水に溶かしたときの傾向(Gupta & Singh, 2007)，*6：実験式

(National Research Council, 1926)による 30 °C での計算値，*7  硝酸 98 wt%水溶液の 20 °C における実験値(National Research Council, 
1926)，*8：水に溶かしたときの傾向(Mahiuddin et al., 2008)，*9：水に溶かしたときの傾向(Martin et al., 2000)，*10：水に溶かしたと

きの傾向(Riedel, 1951)，*11：(Armarego & Chai, 2009)，*12：(日本化学会, 2004) 
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4.6.3 その他の劣化生成物による液特性および運転特性への影響 
劣化耐性に強いアミン（AMP，PZ など）を用いる場合は，酸性の劣化生成物が HSS と

して蓄積していく酸化劣化が主要な劣化経路になると想定される．しかしながら，実運転

においては，2-Imidazolidinone など環状ウレア(Freeman, 2011; Lepaumier et al., 2009)，
FPZ など環状アミンと酸から生じるアミド(Freeman, 2011; Moser et al., 2021; Nielsen, 
2018)，2-Acetamidoethanol など鎖状アミンと酸から生じるアミド(Morken et al., 2017)，
1-MPZ などの環状アミン(Freeman, 2011; Nielsen, 2018)が，酸化劣化の副生成物あるい

は熱劣化の生成物として蓄積することも想定される． 
例えば，アミド類（ホルムアミド，アセトアミド，プロピオンアミド，ブチルアミド）

は，水に溶けることで粘度を増大させる(National Research Council, 1926)．これら中性

のアミド類は，吸収液中の酸塩基反応に関与しないため，CO2 ローディング域を変化させ

ない．したがって，上述の相反作用は働かず，プロセス内を循環する吸収液粘度はアミド

の蓄積に伴い，増加する可能性がある．また，仮に環状アミンなど塩基性物質が支配的な

劣化生成物として増えていく場合には，CO2 ローディング域は高ローディング側にシフト

し，CO2 吸収容量は増えるものの，粘度や密度が増加することが想定される．それゆえ，

アミドや塩基性物質の蓄積量が無視できない場合においては，粘度や密度の経時変化にも

留意し，適切なリクレメーション処理を実施していくことが必要である．また，第 5 章で

述べるように，劣化による液特性変化を反映した吸収液モデルを構築し，プロセスシミュ

レーションにより，エネルギーペナルティをより低減する効率的な運転条件を探索するこ

とも有効である． 
 
4.7 まとめ 
本章では，既往研究において理解および包括的な整理が不十分であった，吸収液の劣化

に起因する各液特性の変化とその運転特性への影響を明らかにすることを目的とし，実験

およびプロセスシミュレーションを実施した．まず，AMP27 wt%/PZ13 wt%水溶液にギ

酸を添加した模擬劣化液を作製，それを用いて主要な液特性試験および小規模 CO2 回収試

験を実施し，ギ酸が液特性および運転特性に及ぼす影響を実験的に評価した．また，第 3
章で構築したモデルを用いて，火力発電所適用を想定したアミン PCC で模擬劣化液を用

いた場合のプロセスシミュレーションを実施した．以上の実験およびプロセスシミュレー

ションの評価から，以下の事項を明らかにした．  
① ギ酸の添加は，所与の CO2 ローディングにおいて，吸収液の粘度，密度，熱伝導率お

よび平衡 CO2 分圧を増大させ，表面張力，比熱および高ローディングにおける CO2

吸収反応熱を低下させる． 
② ギ酸の添加により気液平衡特性が変化するため，CO2 分離回収プロセスにおいては，

CO2 ローディング域が低ローディング側にシフトする．各液特性は CO2 ローディング

依存性をもっており，このシフトにより，①で見られた各液特性の変化は相殺され，
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結果的に再生熱量等のエネルギーペナルティへの影響は軽微となる． 
③ 吸収液の各液特性の CO2 ローディング依存性はアミン種に依存しない．また，①で述

べたギ酸添加による各液特性の変化は，熱伝導率を除いて，ギ酸以外の酸性の劣化生

成物を添加した場合においても，同様の傾向になると考えられる．したがって，排ガ

ス中に含まれる酸化剤により酸性物質が蓄積していく典型的なアミンの酸化劣化にお

いては，アミンおよび酸性物質の種類によらず②の相反作用が働くため，再生熱量等

のエネルギーペナルティの過度な増大は回避できる可能性がある． 
④ 実運転においては，発泡など操業上の問題や CO2 ローディング域の大幅なシフトを回

避できる範囲内で酸性物質の蓄積を許容し操業することで，リクレメーションを現実

的なコストに抑えつつ，エネルギーペナルティ起因の操業コストを維持できる可能性

がある． 
 
4 章での主な記号 
𝐴𝐴 濡れ壁塔あるいは充填塔の気液接触面積 m2 
𝑎𝑎 反応次数 
𝑎𝑎pa 充填塔の比表面積 1/m 
𝑎𝑎w 充填塔の有効（濡れ）比表面積 1/m 
𝐶𝐶 モル濃度 mol/L あるいは活量 
𝑐𝑐p 比熱 kJ/(kg∙K) 
dcylinder 濡れ壁塔の外径 （=0.013 m） 
𝐷𝐷 拡散係数 m2/s 
dh 濡れ壁塔ガス流路の等価水力直径 m 
𝐹𝐹 濡れ壁塔試験の液流量 m3/s  
Fr フルード数 
g 重力加速度 m/s2 
𝐺𝐺 ガスの質量流量 kg/s 
Gz グレツ数 
h 濡れ壁塔の高さ（=0.2 m） 
𝑘𝑘 熱伝導率 W/(m∙K) 
𝐾𝐾 化学反応平衡定数 
𝑘𝑘g ガス側物質移動係数 mol/(Pa∙m2∙s) 
𝑘𝑘g′ 液側物質移動係数 mol/(Pa∙m2∙s) 
𝐾𝐾G 総括物質移動係数 mol/(Pa∙m2∙s) 

𝐿𝐿 吸収液の質量流量 kg/s 
l 熱交換器長さ m 
𝑀𝑀 分子量 g/mol 
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𝑚𝑚 質量流量 kg/s 
𝑁𝑁 吸収フラックス mol/(m2∙s) 
𝑃𝑃  圧力 Pa 
𝑞𝑞 再生熱量 GJ/t-CO2 

𝑄𝑄 濡れ壁塔試験のガス流量 L/min 
R 気体定数 kJ/(kmol∙K) 
Re レイノルズ数 
Sc シュミット数 
Sh シャーウッド数 
𝑇𝑇  温度 K 
𝑈𝑈 総括熱伝達率 W/(m2∙K) 
𝑉𝑉 モル体積 L/mol 
𝑊𝑊 濡れ縁長さ m 
We ウェーバー数 
𝑋𝑋 式(4. 20)の物性値の値 
𝑦𝑦 気相モル分率 
𝑧𝑧 濡れ壁塔の軸方向距離 m 
𝛼𝛼 CO2ローディング mol-CO2/mol-amine 
𝛿𝛿 液膜厚さ m 
∆𝐺𝐺° 標準ギブズ自由エネルギー変化 J/mol 
∆ℎvap 蒸発潜熱 kJ/kg 
∆𝐻𝐻 反応熱 kJ/kmol 
∆𝑃𝑃 圧力上昇あるいは圧損 kPa 
∆𝑇𝑇 温度差 K 
∆𝑋𝑋 式(4. 20)の物性値の増加率 
∆𝛼𝛼 CO2ローディングキャパシティ mol-CO2/mol-amine 
∆𝜂𝜂 発電効率ペナルティ 
𝜂𝜂 発電効率 
𝜌𝜌 密度 kg/m3 

𝜇𝜇 粘度 Pa∙s 
𝜎𝜎 表面張力 N/m 
[] 溶液中の濃度 
 
Subscripts 
abs Absorber（吸収塔） 
ave Average 
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AUT Auxiliary turbine（動力回収タービン） 
aux Other auxiliary equipment（その他の補器動力） 
b 重炭酸イオン生成反応 
c Cold（熱交換器の低温側） 
ca カルバメート生成反応 
cr Critical（臨界） 
comp Compressor（圧縮機） 
cw Cooling water pump（冷却水ポンプ） 
des CO2 desorption（CO2解離） 
dry 乾き 
fresh 未劣化 
deg degradation（劣化） 
g ガス 
h Hot（熱交換器の低温側） 
𝑖𝑖 化学種 
𝑗𝑗 反応 
l 液 
lean リーン液 
LM 対数平均 
PCC Post-combustion CO2 capture 
reb Reboiler（リボイラ） 
rich リッチ液 
RLHX Rich and lean solution heat exchanger（熱交換器） 
sens Sensible heat（液昇温熱） 
str Stripper（再生塔） 
vap Vapourization of water（水の蒸発） 
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第 5 章 劣化液モデル構築の方法論の

提案 
 
5.1 はじめに  
 第 2 章で述べた通り，アミン PCC においては吸収液の劣化が進行する．劣化生成物の過

度な蓄積は，発泡や設備腐食などの操業トラブルや再生熱量の増加を招き運転コスト増に

つながるため回避せねばならない．しかしながら，既往研究での劣化抑制策の効果はあくま

で限定的であり，リクレメーションで劣化生成物を完全に除去した状態を維持することは

操業コストの観点で難しい．したがって，実運転においては，連続的あるいは間欠的なリク

レメーションにより，劣化生成物濃度を経験的な知見に基づく許容範囲(Cummings et al., 
2007; IEAGHG, 2014; Kohl & Nielsen, 1997)内に保つという操業が想定される．第 4 章で

は，代表的な劣化生成物の一つであるギ酸を AMP/PZ 水溶液に添加した模擬劣化液の液特

性および運転特性を評価した．その結果，排ガス中に含まれる酸化剤により酸性物質が蓄積

していく典型的なアミンの酸化劣化においては，再生熱量等のエネルギーペナルティの過

度な増大は回避できる可能性があることが示された．しかしながら，実運転においては，他

の劣化生成物も蓄積していき，酸性物質と同程度あるいはそれ以上の生成量になる可能性

も否定できない．また，酸性物質以外の劣化生成物の生成量が無視できない場合特に，各液

特性の変化が必ずしも軽微であるとは限らない．また，吸収液劣化により液特性が顕著に変

化した場合は，エネルギーペナルティを最小化する運転条件も変化し得る．それゆえ，上記

の実運転で想定される操業において，劣化液の運転特性を予測可能なプロセスシミュレー

ションモデルを構築して CAE ツールとして用い，効率的な運転条件を探索することは有効

である．また，FEED 段階でのパイロットプラント等での予備試験において，実運転におい

て想定される劣化液およびその液特性と運転特性データを取得可能ならば，その劣化液の

モデルを構築することで，商用規模プラントの設備仕様検討などに活用できる．しかしなが

ら，第 2 章で述べたように，現状では，実劣化液の運転特性を予測可能なシミュレーション

モデルの構築等の試みは見られない．そこで，本章では，このようなモデル構築の方法論に

ついて提案する． 
 
5.2 総体的アプローチの概要と研究方法 
 第 3 章および第 4 章で示したように，運転特性を予測可能なシミュレーションモデルを

構築するためには，液特性を模擬した吸収液モデルの構築が必要である．また，吸収液の各

液特性は，系内各化学種の各物性の可変係数調整によって模擬する．このように，従来の吸

収液モデルは，組成および各化学種の物性より液特性を予測するのが一般的である．しかし

ながら，長期の連続運転の過程で生じる劣化生成物の種類および生成量は，プロセスの運転
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条件や経時的な運転履歴，さらには用いる吸収材の種類，排ガス中に含まれる SOx/NOx お

よび配管やバルブの接液部からの Ni/Fe 等の溶出によっても影響を受けるため，それら全

ての劣化生成物を同定，定量し劣化液組成を把握，あるいは FEED での予備試験なしに事

前に予測することはほぼ不可能である．また，仮に劣化液組成を把握できたとしても，劣化

液に含まれる各化学種の各物性の可変係数を物性データ等から全て決定していくことは，

極めて困難である．すなわち，運転開始時のフレッシュな未劣化液でシミュレーションモデ

ルを構築して性能を予測したとしても，実用上必要な運転時間経過後，あるいは未来の劣化

を含むあらゆる PCC の動的変化に対しては，正攻法による拡張・一般化ではほぼ不可能と

言える． 
そこで，本章では，すべての化学種を同定することなく，運転時間とともに変化する液特

性をマクロに捉え，その時点での液特性から運転特性をシミュレーションで予測する新た

な方法について述べる．具体的には，運転特性に対して支配的な影響を及ぼす液特性を抽出

し，実験により取得したそれらの液特性を，劣化生成物の挙動を集合的に表現する方法によ

りモデルで模擬し，運転特性の予測を試みるという総体的アプローチを提案する．本アプロ

ーチでは，液中の多種多様な劣化生成物を一つの仮想物質として表現し，仮想物質の各物性

に対してモデル内で調整可能な可変係数を定め，液特性を模擬する． 
本研究では，4.4 節で述べた小規模 CO2回収試験の継続的運転により作製した MEA 劣化

液を模擬の対象とし，総体的アプローチで運転特性に対する影響が支配的な液特性を模擬

する．その上で，同回収試験における劣化液の運転特性の予測をプロセスシミュレーション

で試み，本アプローチの有効性について検証する． 
 
5.3 劣化液作製 
5.3.1 加速劣化試験 

5.2 節で述べた方針に基づき，まず劣化液を作製した．本研究では，パイロットプラント

等での長期連続運転の実績が最も多く(Buvik et al., 2021; Morken et al., 2017; Moser et 
al., 2020; Reynolds et al., 2015b)，劣化生成物等に関するデータ(da Silva et al., 2012; 
Fostås et al., 2011; Voice, 2013)も豊富な MEA30 wt%水溶液を対象とした． 

劣化液の作製方法について，既往研究では，低温（< 70 °C）下での高酸素濃度（> 20 vol%
程度）ガスの吹込みによるバッチ式の酸化劣化の加速試験などが数多く実施されている

(Blachly & Ravner, 1964; Goff, 2005; Léonard, 2013; Sexton, 2008; Voice, 2013)．しかし

ながら，酸化劣化には再生塔温度なども関与しており，低温域に保つだけでは酸化劣化が進

行しない場合もあり得る(Nielsen, 2018; Voice, 2013)．実プラントで生じる劣化過程に近づ

けるためには，温度スイングを伴う CO2 分離回収の連続運転で劣化液を作製することが望

ましい．したがって，本研究では，4.4 節で述べた 10 kg-CO2/day の小規模 CO2 回収試験

装置を用い，計 750 時間の継続的運転（以下，加速劣化試験）により劣化液（以下，MEA
劣化液）を作製した．表 5. 1 に，同試験の運転条件を示す．吸収液の劣化は，数百時間から
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数千時間というスケールの期間で漸次進行していく現象であり，作製には時間がかかる．吸

収液の酸化および熱劣化を加速させるため，本試験では入口ガスの酸素濃度および再生塔

下部温度をそれぞれ一般的な条件（3～13 vol%，120 °C）に対して高く設定することで加

速劣化を試みた．最初の 197 時間は，N2濃度 66 vol%，CO2濃度 16 vol%，O2濃度 18 vol%
の乾燥ガスを 40 °C 飽和で加湿した後吸収塔下部より供給し，再生塔下部温度 120 °C で

CO2 分離回収の運転を実施した．運転開始から 197 時間後は，乾燥ガスの O2 濃度を約 25 
vol%に増やし，再生塔下部温度を 130 °C に上げた．図 5. 1 に，吸収液の外観の経時変化を

示す．なお，実運転においては，他のパイロットプラントで実施されているように(Benquet 
et al., 2021; Morken et al., 2017; Moser et al., 2021)，劣化や揮発等によるアミンロスをメ

イクアップで補いアミン濃度を維持する操業が想定されることから，本加速劣化試験にお

いてもメイクアップにより MEA 濃度を 30 wt%に維持することとした． 
 

表 5. 1 加速劣化試験の運転条件 

 Units 0～197 時間 197～750 時間 
液流量 mL/min 70 70 
ガス流量 L/min 18.5*1 19～21*2 
乾燥ガス割合 N2 / CO2 / O2 vol% 66 / 16 / 18 60～63 / 11～13 / 25～26 
再生塔圧力 MPaG 0.1 0.18～0.2 
入口液温度（吸収塔 / 再生塔） °C 40 / 110 40 / 112 
再生塔下部温度 °C 120 130 
入熱量 W 400 350 

*1：マスフローコントローラーで制御．*2：ブロワを利用． 
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図 5. 1 MEA 劣化液の外観の経時変化 a)0 時間，b)108 時間，c)175 時間，d)372 時間お

よび e)750 時間 
 
5.3.2 劣化生成物の確認 
イオンクロマトグラフィー（Ion chromatography：IC），ガスクロマトグラフィー（Gas 

chromatography-mass spectrometry：GC-MS）および中和滴定を用いて，劣化生成物の定

性，定量分析を実施した．図 5. 2 に IC により定量分析した，ギ酸，グリコール酸，シュウ

酸，酢酸，亜硝酸，硝酸の濃度の経時変化を示す．同図に示すように，亜硝酸および運転開

始から 600 時間後に顕著に濃度が低下したグリコール酸を除いて，各酸性物質の濃度は時

間経過とともに増加した．ギ酸の濃度が最も高いが，この傾向は，MEA 水溶液を用いた他

のパイロットプラントでの長期連続運転においても確認されている(Morken et al., 2017; 
Reynolds et al., 2015c)．なお，劣化液の作製後に濡れ壁塔試験装置の作製と試験方法確立，

小規模 CO2 回収試験装置の改良等を実施したため，劣化液は 46 か月程度常温で保管され

ており，その期間内においても劣化生成物の生成量に変化が見られた．アミン PCC におい

て，酸性物質の濃度は劣化進行度の指標とされる．表 5. 2 に，中和滴定により計測した吸

収液中の酸性物質の濃度の総和を示す．これらの値は，Morken らに倣い，液中に存在する

酸性物質と等モルのアミン（MEA）の重量割合に換算したものである(Morken et al., 2017)．
同表に示すように，本加速劣化試験で作製した劣化液では，他のパイロットプラントでの連

続運転における生成量と同オーダーの酸性物質が生成されている．また，GC-MS を用いて，

図 5. 2 に示した酸性物質以外の化学種の定性分析を実施した結果，MEA 水溶液の代表的な
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劣化生成物(da Silva et al., 2012; Gouedard et al., 2012; Supap et al., 2006; Vevelstad et 
al., 2013) で あ る N-(2-Hydroxyethyl)acetamide （ HEA ）， Methylamine ， 1-(2-
Hydroxyethyl)imidazolidine-2-one （ HEIA ）， Formamide ， N-(2-Hydroxyethyl)-
succinimide，N-(2-Hydroxyethyl)ethylenediamine（HEEDA）および Oxazolidin-2-one
（OZD）の生成が確認された．以上の劣化進行度および生成化学種より，本加速劣化試験で

作製した劣化液は，劣化液モデル構築における模擬対象として妥当であると判断した． 
 

 
図 5. 2 IC による MEA 劣化液の各酸性物質濃度の経時変化 

 

表 5. 2 MEA 劣化液の酸性物質濃度 

データ 運転時間 hours 酸性物質濃度 wt% as MEA 
This work 750 0.89 
(Reynolds et al., 2015a) 1567 2.29 ± 0.01 
(Flø et al., 2017) 1852 1.24 

 
5.4 液特性の取得と模擬 
 総体的アプローチにおいては，運転特性に対して支配的な影響を及ぼす液特性を抽出し，

模擬を試みる．4.6.1 節で整理したアミン PCC における液特性，運転条件および運転特性

の機能連関を踏まえると，気液平衡特性，CO2吸収反応熱，CO2吸収速度，液比熱，粘度，

密度が特に重要だと考えられる．そこで，本章では，これらの液特性の模擬により，運転特

性を予測できるか検証した．  
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5.4.1 液特性の実験値取得方法 
 4.3.1 節で述べた試験方法により各液特性の実験値を取得した．気液平衡特性については，

低温域および高温域において，それぞれ濡れ壁塔試験およびオートクレーブによる試験で

取得した．密度は，U 字管振動方式密度計を用いて測定した．粘度は，音叉型振動式粘度計

を用いて計測した．比熱と反応熱は，示差式反応熱量計を用いて計測した．CO2吸収速度の

指標である液側物質移動係数は，濡れ壁塔試験により取得した． 
 
5.4.2 液特性模擬 
 本研究で提案する総体的アプローチは，劣化生成物を含まない未劣化液の吸収液モデル

が構築済みであることを前提とする．今回の MEA 劣化液の模擬にあたっては，3.3.1 節で

構築した MEA モデルをベースとして用いた．図 5. 3 に，本章で実施した総体的アプロー

チの手順をフローチャートとして示す．なお，各液特性模擬の許容誤差について，本章では，

気液平衡特性と液側物質移動係数について±20%，それ以外の液特性については±10%とし

た．まず，気液平衡特性の模擬を試みた．気液平衡特性は，所与の CO2 分圧における吸収

液の CO2 ローディングである．CO2 ローディングは，吸収液中のイオン化した化学種を含

むアミンと CO2 のモル分率から決まる値であり，一種の組成情報と言える．一般的な吸収

液モデル構築において，組成の模擬が液特性の模擬に先立つのと同様に，総体的アプローチ

においても，組成に関わる液特性の模擬がその他の液特性の模擬に先立つ．それゆえ，気液

平衡特性の模擬から実施した．吸収液の組成は，液中で生じる化学反応によって決まる．し

たがって，劣化液の気液平衡特性を模擬するためには，CO2の吸収・放散に関わる劣化生成

物の化学反応をモデル内に組み込み，その平衡定数を定める必要がある．また，どのような

化学反応を組み込むかは，取得した劣化液の気液平衡特性の傾向より判断する必要がある． 
 図 5. 4 に，MEA30 wt%水溶液（以下，未劣化液）および劣化液の気液平衡特性の実験結

果とその模擬結果を示す．同図の実験値に示すように，他の文献値との乖離が比較的大きい

Jou らによる結果(Jou et al., 1995)を除けば，所与の CO2分圧における MEA 劣化液の CO2

ローディングは，120 ˚C および 40 ˚C の高ローディング域において，未劣化液に比べてわ

ずかに増加した．同図においてこれらの差は僅少に見える部分もあるが，40 ̊ C の CO2ロー

ディング=0.407±0.005 mol-CO2/mol-MEA の条件において，未劣化液の平衡 CO2分圧の実

験値は劣化液に比べて 55%高く，また，未劣化の MEA モデルによる計算値と劣化液の実

験値の誤差は最大で，120 ˚C において 54%，40 ˚C の高ローディング域において 33%であ

った．以上より，未劣化液と劣化液の間には気液平衡特性において有意な差があり，未劣化

液のモデルのままでは模擬は不十分であると判断し，仮想物質の追加で上記の差を模擬す

ることとした．劣化液の場合は，MEA のみならず未知アミンによる CO2吸収も生じたこと

で所与の CO2分圧における CO2ローディングが増加したと考えられる．未知アミンによる

CO2 吸収反応としては，アミンのプロトン化反応による重炭酸イオン生成反応とカルバメ

ート生成反応の 2 つが主に考えられるが，劣化生成物を同定しない以上，反応の特定まで
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はできない．したがって，本研究では，劣化液モデルの平衡化学反応式に，最も簡易的な未

知アミンのプロトン化反応を加え，気液平衡特性の模擬を試みた．表 5. 3 に，劣化液モデ

ルにおいて考慮した平衡化学反応式を示す．同表における反応式番号 6 が新たに加えた未

知アミンのプロトン化反応である．未知アミンのプロトン化により液中の pH は増加し，同

表中の反応式番号 2 の重炭酸イオン生成が進行するため，所与の CO2分圧における CO2ロ

ーディングは増加する．反応式番号 6 の平衡定数は式(5. 1)より計算し，同式中の各係数は，

表 5. 4 に示した．模擬に際して，活量係数の可変係数 NRTL と GMENCC も調整した．な

お，未知アミンの濃度については，便宜上モルベースで MEA の 10%と仮定した．図 5. 4
に示すように，化学反応の追加により，劣化液の気液平衡特性を概ね模擬することができた． 
 

ln𝐾𝐾𝑗𝑗 = 𝐴𝐴 + 𝐵𝐵
𝑇𝑇� + 𝐶𝐶 ∙ ln𝑇𝑇 + 𝐷𝐷 ∙ 𝑇𝑇 (5. 1) 

 
表 5. 3 劣化液モデルにおける平衡化学反応式 

化学反応式 反応式番号 

2 H2O <--> H3O+ + OH− 1 
CO2 + OH− <--> HCO3− 2 

HCO3− + H2O <--> CO3−2 + H3O+ 3 
MEAH+ + H2O <--> MEA + H3O+ 4 

MEA + CO2 + H2O <--> MEACOO− + H3O+ 5 
AMINEH+ + H2O <--> AMINE + H3O+ 6 

 
表 5. 4 未知アミンの化学反応平衡定数の計算式の係数（モル分率ベース） 

𝐴𝐴  𝐵𝐵  𝐶𝐶  𝐷𝐷  
301.7675 −5386.277 −43.637 0 
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図 5. 3 総体的アプローチによる劣化液モデル構築の流れ 
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図 5. 4 未劣化液および劣化液の気液平衡特性の実験結果とその模擬結果 【実験値 *：
This work，**：(Aronu et al., 2011)，***： (Jou et al., 1995)，****：(Ma’mun et al., 2005)】 
 
 次に，吸収液の比熱と CO2吸収反応熱の模擬を試みた．Aspen Plus®において，各化学種

の標準生成エンタルピーは，各化学種の比熱および標準生成エンタルピーの可変係数より

計算される．また，計算された各化学種の標準生成エンタルピーより，混合物のエンタルピ

ーや反応エンタルピーが計算される．液比熱は，異なる二つの温度での混合物のエンタルピ

ー差より求められる．CO2吸収反応熱は，液中で生じる化学反応の反応エンタルピーにより

決まる．すなわち，各化学種の比熱および標準生成エンタルピーの可変係数は，液比熱およ

び CO2吸収反応熱の両方に関与する．したがって，液比熱および CO2吸収反応熱は同時あ

るいは回帰的に模擬する必要がある．そこで，組成に加えた未知アミン（AMINE）とプロ

トン化した未知アミン（AMINEH+）の比熱の可変係数である CPIGDP および CPAQ0，
AMINE および AMINEH+の標準生成エンタルピーである DHFORM および DHAQFM の

調整により，比熱と CO2吸収反応熱の同時模擬を試みた．図 5. 5 に，40 ̊ C における MEA
の未劣化液と劣化液の比熱の実験結果およびモデルでの模擬結果を示す．同図の実験値に

示すように，劣化液の比熱は，未劣化液に比べて低下した．この結果は，劣化生成物の比熱

が低いことに起因すると考えられる．図 5. 6 に，40 ˚C における未劣化液および劣化液の

CO2 吸収反応熱の実験結果とその模擬結果を示す．同図の実験値に示すように，劣化液の

CO2吸収反応熱は未劣化液に比べて増加した．この結果は，吸収液中の劣化生成物を反応物

とする化学反応が生じたことによるものと考えられる．劣化液モデルでは，上記可変係数の

調整により，劣化による比熱の低下および CO2吸収反応熱の増加を模擬することができた． 
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図 5. 5 未劣化液および劣化液の比熱（40 ̊ C）の実験結果とその模擬結果 【実験値 *：
This work，**：(Hilliard, 2008)】 
 

 
図 5. 6 未劣化液および劣化液の CO2吸収反応熱（40 ̊ C）の実験結果とその模擬結果 【実

験値 *：This work，**：(Hilliard, 2008)】 
 
次に，粘度，密度の模擬を試みた．図 5. 7 および図 5. 8 に，40 ̊ C における未劣化液と劣

化液の密度および粘度の実験結果とその模擬結果をそれぞれ示す．同図に示すように，劣化

液の密度と粘度は，未劣化液に比べてそれぞれ増加した．そこで，密度について，AMINE
および AMINEH+の可変係数である DNLDIP および BLBROC をそれぞれ調整し，劣化に

よる密度の増加を模擬した．また，粘度について，AMINE および AMINEH+の可変係数で

ある MULDIP および IONMUB をそれぞれ調整し，劣化による粘度の増加を模擬した． 
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図 5. 7 未劣化液および劣化液の密度（40 ˚C）の実験結果とその模擬結果 【実験値 *：
This work，**：(Hartono et al., 2014)】 

 
図 5. 8 未劣化液および劣化液の粘度（40 ̊ C）の実験結果とその模擬結果 【実験値 *：
This work，**：(Hartono et al., 2014)】 

 
最後に，CO2吸収速度の指標である液側物質移動係数の模擬を試みた．図 5. 9 に，40 ̊ C

における未劣化液と劣化液の液側物質移動係数の実験結果とその模擬結果をそれぞれ示す．

液側物質移動係数の計算値は，濡れ壁塔試験の気液接触面積を反映した吸収塔モデル（以下，

濡れ壁塔モデル）で CO2吸収フラックス，気相のバルクと界面における CO2分圧および液

相の平衡 CO2 分圧を計算し，そこから得られる総括物質移動係数とガス側物質移動係数よ

り算出した．同モデルでは計算を収束させるため，塔直径を実際の試験装置のガス流路外径

（0.021 m）より大きく（0.14 m）設定しているが，以下の通りモデル内でシャーウッド数

（Sh）を定式化することで液相と気相の物質拡散境膜抵抗が実験と等価になるよう設定し
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た．濡れ壁塔における液相の物質拡散境膜抵抗については，Dugas によって式(5. 2)のよう

に定式化されており(Dugas, 2009)，同式は式(5. 3)のように無次元数で整理される．濡れ壁

塔モデル内でも式(5. 3)の形でShl,mを定義し，液相の物質拡散抵抗を考慮した．なお，フル

ード数（Fr）は一般的に式(5. 4)で定義されるが，式(5. 3)では Aspen Plus®内の定義に従い

式(5. 5)とした．ガス側のシャーウッド数（Shg,m）について，式(5. 6)に示すように，第 4 章

の式(4. 12)で計算された値（Shave）からモデルと実験での代表長さを用いて計算し，濡れ壁

塔モデル内で定義した．代表長さはガス流路の直径（0.14 m）とした．同図の実験値に示す

ように，液側物質移動係数においては，劣化による有意な差異は見られなかった．劣化液モ

デルでは，気液平衡特性模擬のため表 5. 3 の反応式番号 6 の反応を加えたことにより，高

CO2 ローディング域におけるフリーアミン濃度が増え，未劣化液に比べて液側物質移動係

数はわずかに増加した． 
 

𝑘𝑘l,CO2
° = �

31/321/2

π1/2 � �
𝐹𝐹1/3h1/2𝑊𝑊2/3

𝐴𝐴
� �

g𝜌𝜌
𝜇𝜇
�
1/6

𝐷𝐷CO2
1/2  (5. 2) 

Shl,m = �
31/321/2

𝜋𝜋1/2 � �
𝜋𝜋L2

4𝐴𝐴
�
1/3

h1/2𝑊𝑊2/3L1/6Re2/3Sc1/2Fr−1/6 (5. 3) 

Fr =
𝑢𝑢
�Lg

 (5. 4) 

Fr =
𝑢𝑢2

Lg
 (5. 5) 

Shg,m = Shave
L

dh
 (5. 6) 

 

 
図 5. 9 未劣化液および劣化液の液側物質移動係数（40 ˚C）の実験結果とその模擬結果 

【実験値 *：This work，**：(Luo et al., 2015)，***：(Dugas, 2009)】 
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表 5. 5 に，劣化液モデルで調整した各可変係数を示す．なお，今回模擬の対象外とした

未知アミンの飽和蒸気圧，蒸発潜熱，比誘電率，表面張力，熱伝導率および気体の状態方程

式である Perturbed chain statistical associating fluid theory（PC-SAFT）式の可変係数

は MEA と同じ値を用いた． 
今回の劣化液モデル構築において，吸収塔温度域（40 ̊ C）における各種液特性の CO2ロ

ーディング依存性は許容誤差の範囲内で模擬できたものの，気液平衡特性を除く各種液特

性について再生塔温度域（120 ̊ C）の実験値は取得できていないため，温度依存性の模擬は

保証されていない．しかしながら，劣化液モデル内においても未知アミンのモル分率は

MEA の 10%にとどまり MEA が主成分であること，また，第 3 章で構築した MEA 未劣化

液のモデルでは各種液特性の温度依存性を概ね模擬できていることから，上記の問題は許

容され得ると判断した．また，今回取得できた実験値のデータ数はモデル内で操作可能な可

変係数の数に比べて不十分であるため，表 5. 5 に示した値以外にも今回取得した実験値を

同等の精度で模擬可能な可変係数の組み合わせは存在し得る．すなわち，表 5. 5 で決定さ

れた各可変係数は，豊富な実験データに基づき一義的に定められた可変係数とは異なり，再

利用可能で絶対的な意味をもつ値ではない．しかしながら，本章の目的は，総体的アプロー

チで構築したモデルによる運転特性予測の妥当性を検証することにあるため，この点につ

いては問わないこととした． 
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表 5. 5 劣化液モデルで調整した可変係数 

Parameter 
name 

Species 𝑖𝑖 Species 𝑗𝑗 Temperature 
units 

Property 
units 

Value 

CPIG/1 AMINE - K J/(kmol∙K) −2282910 
CPIG/2 AMINE - K J/(kmol∙K) 32904.4 
CPIG/3 AMINE - K J/(kmol∙K) −144.544 
CPIG/4 AMINE - K J/(kmol∙K) 0.2367 
CPIG/5 AMINE - K J/(kmol∙K) −1.52447×10−4 
DNLDIP/1 AMINE  K m3/kmol 1.75123 
DNLDIP/2 AMINE  K m3/kmol 0.224899 
DNLDIP/3 AMINE  K m3/kmol 672.667 
DNLDIP/4 AMINE  K m3/kmol 0.258456 
CPAQ0 AMINEH+  K J/(kmol∙K) −735000 
DHFORM AMINE -  J/kmol −2.624×108 
DHAQFM AMINEH+ -  J/kmol −4.290×108 
IONMUB/1 AMINEH+ - K m3/kmol 1.95 
NRTL/1 MEA AMINE K - 13.700313 
NRTL/2 MEA AMINE K - −5386.277 
NRTL/3 MEA AMINE K - 0.3 
MULDIP/1 AMINE - C cP 69.8188 
MULDIP/2 AMINE - C cP −4545.1 
MULDIP/3 AMINE - C cP −9.8487 
MULDIP/4 AMINE - C cP 1.7176×108 
MULDIP/5 AMINE - C cP −3 
VLBROC/1 AMINEH+ - K m3/kmol 0.03 
MUKIJ/1 AMINE H2O K - −3 
MUKIJ/2 AMINE H2O K - 2 
VLCLK/1 MEACOO− AMINEH+ - m3/kmol 0.5 
VLCLK/2 MEACOO− AMINEH+ - m3/kmol 0.0 
GMENCC H2O AMINEH+/ 

HCO3− 
- - 8 

 
5.5 小規模 CO2回収試験の運転特性模擬 
 未劣化液および劣化液を対象に，小規模 CO2回収試験を実施した．試験方法については，

4.4 節で述べた通りである．表 5. 6 に，同試験の運転条件と主な設備仕様を示す．液ガス比

を操作変数とし，吸収塔下部より供給するガスの流量と組成は固定し，液流量を操作した．
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また，再生塔下部温度が設定値となるように液流量の操作とともに再生塔圧力を調整した．

シミュレーション計算について，前節で構築した劣化液モデルを組み込んだ分離回収のプ

ロセスシミュレーションモデルを用いて同試験の試験条件や設備仕様等を模擬し，試験で

得られた運転特性結果の予測を試みた．表 5. 7 に，吸収塔と再生塔内の各種計算方法を示

す．図 5. 10 に，試験における入熱量の内訳と CO2回収率とその模擬結果を示す．入熱量内

訳の計算方法について，液昇温熱は，式(5. 7)を用いて計算した．本試験では，熱交換器の

代わりにヒータを用いて，吸収塔下部から再生塔上部へ送られるリッチ液を昇温している．

それゆえ，液昇温熱は，再生塔上部と下部の温度差を用いて計算した．蒸発潜熱は，式(5. 8)
に示すように，再生塔上部より出た水の質量流量および水の蒸発潜熱から算出した．CO2解

離熱は，入熱量から液昇温熱，蒸発潜熱および予備試験で推算した放熱を差し引くことで算

出した．実際には，ヒータによるリッチ液の昇温時に一部 CO2 解離も生じるため，これら

の算出方法により，CO2解離熱を過小に見積もることになるが，液流量操作および吸収液劣

化による入熱量内訳の変化の傾向を確認することは可能である．図 5. 10 の実験値に示すよ

うに，各液流量における劣化液の CO2 回収率は，未劣化液と比べて，概ね維持された．ま

た，入熱量の内訳について，劣化液の液昇温熱は未劣化液に比べて減少した．この結果は，

劣化液の比熱が未劣化液に比べて低下したことに起因する．当然ながら，液流量の増大に伴

い液昇温熱は増加した．また，劣化液の蒸発潜熱は，未劣化液と比べても，顕著な変化は見

られなかった．劣化液の CO2 解離熱は，未劣化液に比べて増加した．この結果は，劣化液

の CO2 吸収反応熱が未劣化液に比べて高かったことと整合性が取れている．これらの結果

より，劣化による液比熱の低下および CO2 吸収反応熱の増大が，液昇温熱を低下および解

離熱を増加させ，両者が相殺されて CO2回収率は概ね維持されたと考えられる．図 5. 10 の

計算値に示すように，モデルにおいても，実験において見られた上記の傾向を概ね模擬でき

ている．また，図 5. 11a)，b)および c)に，液流量 30 mL/min，40 mL/min および 50 mL/min
の条件における吸収塔内の CO2 ローディング分布とその模擬結果を示す．同図の実験値に

示すように，劣化液のリッチローディングは，未劣化液に比べて増加した．この結果は，図

5. 4 に見られたように，劣化生成物として生じた未知アミンの CO2 吸収により気液平衡特

性が変化し，所与の CO2分圧における CO2ローディングが増大したためであると考えられ

る．また，未劣化液および劣化液のいずれも，液流量の増大に伴い，リーンローディングが

増大した．入熱量一定の条件では，CO2解離に使える熱量は限られているため，液流量の増

大に伴いリーンローディングが増大し，リッチローディングとリーンローディングの差分

は減少する(Elmoudir, 2012)．なお，液流量の増大によりリーンローディングが増大すると

吸収液の平衡 CO2分圧が増大するため，再生塔内の CO2分圧は増大し蒸発潜熱が減少する

(Abu-Zahra et al., 2007; Oexmann & Kather, 2010; Zhao et al., 2017)．図 5. 10 の実験値

に示すように，本試験においても同様の傾向が確認できた．モデルにおいても，液流量増大

に伴うリーンローディングの増大および蒸発潜熱の減少，劣化に伴うリッチローディング

の増加という傾向を概ね模擬することができた． 
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なお，図 5. 10 に示すように，未劣化液および劣化液のいずれの場合においても，CO2回

収率について，液流量 50 mL/min のモデルの計算値は，実験値に比べて高くなった．未劣

化液および劣化液のいずれの場合においても，再生塔上部のガス温度は，モデルでは液流量

の増大に伴い単調に低下したが，実験では液流量 40 mL/min の条件で極小となった．モデ

ルでは，液流量の増大に伴い再生塔上部ガス温度が低下し再生塔内の水の凝縮が進んだこ

とで，蒸発潜熱が減って CO2解離熱は増え，CO2回収率が増大した．一方，実験の場合は，

液流量を 40 mL/min から 50 mL/min に増加させても，再生塔上部ガス温度が保たれたこ

とで蒸発潜熱の減少は軽微にとどまり CO2 回収率の減少に至った．したがって，液流量変

更に伴う再生塔上部ガス温度の変化をモデルで模擬できなかったことが，液流量 50 
mL/min での CO2 回収率を正確に予測できなかった主な要因であると言える．再生塔上部

ガス温度に対しては，塔上部での放熱が支配的に関与していると考えられる．本モデル計算

では，再生塔側面の表面温度と外気温の温度差から推算した放熱量を用いているが，放熱量

の推算方法の改善などで再生塔上部ガス温度をより正確に予測できれば，CO2 回収率の予

測精度は向上する可能性がある． 
 

表 5. 6 小規模 CO2回収試験の運転条件と主な設備仕様 

パラメータ Units Values 
液流量 mL/min 30，40，50 
ガス流量 N2 / CO2  L/min 11.0 / 2.15 
再生塔圧力 MPaG 再生塔下部温度が設定値になるよう調整 
再生塔下部温度 ˚C 120 
吸収塔入口液温度 ˚C 40 
吸収塔入口ガス温度 ˚C 吸収塔上部出口ガス温度に応じて加湿ガス

の温度を調整* 
再生塔入口液温度 ˚C 107 
入熱量 W 250 
充填物高さ（吸収塔 / 再生塔） m 1.15 / 1.18 
充填塔内径（吸収塔 / 再生塔） m 0.0478 / 0.0294 
充填物（吸収塔と再生塔）  Dixon packing 3mm 

*吸収液のアミン濃度維持のため． 
 

𝑄𝑄sens = 𝑐𝑐p ∙ 𝑚𝑚leanout ∙ (𝑇𝑇leanout − 𝑇𝑇richin) (5. 7) 

𝑄𝑄vap = 𝑚𝑚H2O ∙ ∆ℎvap (5. 8) 
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表 5. 7 吸収塔と再生塔内の各種計算方法 

 Absorber Stripper 
計算タイプ Rate-based Rate-based 
物質移動係数計算方法 Onda-68 Onda-68 
気液接触面積計算方法 Onda-68 Onda-68 
熱伝達計算方法 Chilton and Colburn Chilton and Colburn 
ホールドアップ計算式 Stichlmair89 N/A*1 
フローモデル VPlug VPlug 
移動条件係数 0.5 0.5 
反応条件係数 0.9*2 0.9 
境膜離散化比 5 5 
気相境膜抵抗 Consider film Consider film 
液相境膜抵抗 Discretize film Discretize film 
液相離散化点数 5 5 

*1：化学反応が平衡計算のみであるため．*2：劣化液の場合は計算が収束しなかったため

0.8 とした． 

 
図 5. 10 小規模 CO2回収試験における入熱量の内訳と CO2回収率とその模擬結果 
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図 5. 11 吸収塔内の CO2ローディング分布 液流量：a)30 mL/min，b)40 mL/min，c)50 
mL/min 
 
以上より，本研究で作製した劣化液については，総体的アプローチにより主要な液特性を

モデルで模擬することで，一部不十分な点はあるものの，分離回収プロセスの運転特性を概
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ね予測できることが示された．特に，気液平衡特性，比熱および CO2 吸収反応熱は，再生

熱量の内訳や CO2 回収率などの運転特性に直接的な影響を与えるため，正確な模擬が求め

られる．なお，今回実施した小規模 CO2 回収試験は小型ゆえに放熱が大きく，前述の通り

モデルの予測が不十分な部分もあったが，プラントの規模が大きくなるにつれて入熱量に

対する放熱の割合は小さくなり，予測への影響も小さくなると想定される．また，密度や粘

度などの輸送物性について，本研究においては運転特性に対する支配的な影響は見られな

かったが，実運転においては RLHX を用いることになるため，これら物性の模擬も重要で

ある． 
 
5.6 まとめ 
 アミン PCC において，劣化液の運転特性を予測可能なプロセスシミュレーションモデル

を構築できれば，効率的な運転条件の探索や商用規模プラントの設備仕様検討などに応用

できるが，既往研究においては劣化液の複雑な組成がネックとなりモデル構築の事例がな

かった．本章では，運転特性に対して支配的な影響を及ぼす液特性を抽出し，実験により取

得したそれらの液特性を，仮想物質を用いて劣化生成物の挙動を集合的に表現する方法に

よりモデルで模擬し，運転特性の予測を試みるという総体的アプローチを提案した．ベンチ

スケールの小規模 CO2 回収試験の継続的運転で作製した劣化液を対象に，本アプローチを

用いて主要な液特性を模擬し，運転特性の予測を試みた．その結果，以下のことがわかった． 
① 多種多様な劣化生成物を含む劣化液であっても，仮想物質をモデルに組み込み，同物質

を反応物とする化学反応を考慮し，各液特性の可変係数を付与することにより，主要な

液特性の模擬は可能である．模擬の順序としては，未劣化液の場合と同様に，仮想物質

を反応物とする化学反応を組み込み，組成に関わる気液平衡特性を模擬した後，その他

の各液特性を模擬すべきである．比熱と CO2 吸収反応熱については，関与する可変係

数が共通しているため，同時あるいは回帰的な模擬が必要である． 
② ①の方法で構築した劣化液モデルを組み込んだ分離回収のプロセスシミュレーション

は，小規模 CO2回収試験における入熱量内訳，CO2回収率および CO2ローディングな

ど主要な運転特性について，劣化による変化を概ね予測することができた．特に，気液

平衡特性，比熱および CO2 吸収反応熱は，運転特性に直接的な影響を与えるため，正

確に模擬することが重要であった． 
③ 本章で実施した総体的アプローチによる液特性模擬において，劣化生成物の組成につ

いての情報は用いていない．したがって，本アプローチは，運転履歴，プラントおよび

用いるアミン種などが異なる別の劣化液に対しても適用できる可能性がある．今後，他

の劣化液に対しても本アプローチを適用し，液特性を模擬し運転特性の予測を試みる

ことで，本アプローチの方法論としての妥当性をさらに検証していくことが必要であ

る． 
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5 章での主な記号 
𝐴𝐴 濡れ壁塔の気液接触面積 m2 
𝑐𝑐p 比熱 kJ/(kg∙K) 
dh 濡れ壁塔ガス流路の等価水力直径 m 
𝐷𝐷 拡散係数 m2/s 
𝐸𝐸 許容誤差の閾値  
𝐹𝐹 濡れ壁塔試験の液流量 m3/s 
Fr フルード数 
g 重力加速度 m/s2 
h 濡れ壁塔の高さ（=0.2 m） 
𝑘𝑘g′  液側物質移動係数 mol/(Pa∙m2∙s) 
𝑘𝑘l,CO2

°  濡れ壁塔試験における物質拡散の液側物質移動係数 
𝐾𝐾 平衡定数 
L 濡れ壁塔モデルの塔直径および代表長さ（=0.14 m） 
𝑚𝑚 質量流量 g/s 
𝑃𝑃  圧力 kPa 
𝑄𝑄 入熱量 W 
Re レイノルズ数 
Sc シュミット数 
Sh シャーウッド数 
𝑇𝑇  温度 K 
𝑢𝑢 液流速 m/s 
𝑊𝑊 濡れ縁長さ m 
𝑋𝑋 各液特性の値 
∆ℎvap 蒸発潜熱 kJ/kg 
∆𝐻𝐻abs CO2吸収反応熱 kJ/mol 
𝜀𝜀 実験値と計算値の誤差率  
𝜇𝜇 粘度 Pa∙s 
𝜌𝜌 密度 kg/m3 
 
Subscripts 
abs CO2 absorption（CO2吸収） 
ave Average 
cal 計算値 
des CO2 desorption（CO2解離） 
exp 実験値 
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g ガス 
𝑗𝑗 化学反応 
l 液 
leanout 再生塔出口リーン液 
m モデル 
richin 再生塔入口リッチ液 
RLHX Rich and lean solution heat exchanger（熱交換器） 
sens Sensible heat（液昇温熱） 
vap Vapourization of water（水の蒸発） 
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第 6 章 コスト評価 
 
6.1 はじめに 
 第 3 章および第 4 章では，アミン PCC を火力発電所に適用した場合のエネルギーペナル

ティを，未劣化液および未劣化液に酸性物質を添加した模擬劣化液を吸収液としてそれぞ

れ用いた場合で，プロセスシミュレーションにより評価した．本章では，これらの結果をも

とに CO2 分離回収のコストを試算する．CCS コストの全体像を把握するため，試算には分

離回収・圧縮，輸送および貯留の全段階（フルチェーン）を含める．試算結果より，エネル

ギーペナルティ削減策および劣化生成物の蓄積が CCS コストに及ぼす影響等を考察する．

また，理想的な再生熱量を達成可能な仮想 PCC システムを用いた場合でのコスト試算を実

施し，コストの内訳等から今後の削減策について考える．  
 
6.2 CCS のコスト構造と本章での方針 
6.2.1 CCS のコスト構造 

図 6. 1 に，火力発電所への適用を想定したアミン PCC システムの場合における CCS の

コスト構造を示す．CCS は，分離回収・圧縮，輸送および貯留の三つの段階で成り立ち，

各段階で資本費（Capital expenditure：CAPEX）と操業費（Operating cost：OPEX）が

計上される．また，これらの CAPEX，OPEX には，工学的なパラメータ（CO2 回収率，CO2

輸送量など）のみならず，社会経済的な変動要因（燃料価格など）も関与する．分離回収段

階において，CAPEX としては PCC システムに必要な塔槽類の建設費などがあり，OPEX
としては，PCC システムへの熱・電気の供給によるエネルギーコスト，メンテナンス費な

どがある．社会経済的な変動要因として，建設費における材料費や工事の人件費などにおけ

る地域間の差や，エネルギーコストにおける燃料コストなどが挙げられる．輸送段階につい

て，まず，その手段の選択が，貯留場所などの地理的要因に依存する．北米など発電所や工

場などの CO2 排出源の近くに陸上の貯留サイトが豊富に存在する地域においては，パイプ

ラインでの輸送が一般的であり，場合によってはトラックによる輸送もあり得る

(International Energy Agency, 2020; Psarras et al., 2020)．一方で，日本や欧州など陸上

の貯留場所に乏しい地域においては，船舶等で海底下の貯留地まで輸送する必要がある．パ

イプライン輸送では，その建設に要する CAPEX が支配的な割合を占める．船舶輸送につい

て，CAPEX としては，CO2 の液化プラント，船舶の建設費などが必要で，OPEX としては，

液化動力や船舶の燃料費などが必要である．変動要因としては，輸送距離，CO2輸送量など

の工学的パラメータおよび燃料コストなどが存在する．貯留段階について，前述の通り，陸

上あるいは海底下の貯留地へ CO2を圧入する．また，石油増進回収（Enhanced oil recovery：
EOR）を実施することも考えられる．海底下への圧入の場合は，船舶の停泊港からの圧入，

船舶からの直接圧入などの手段が考えられる．CAPEX としては，圧入井，観測井の建設費
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などが必要で，OPEX としてモニタリング費用などが必要である．このように，CCS のコ

ストは用いる技術の選択，工学的なパラメータ（CO2 回収率，CO2 輸送量など），社会経済

的な変動要因（燃料価格など）等に依存する．したがって，コスト試算においては，工学的

および地理学的側面等の前提条件を最低限定める必要がある．また，これらの前提条件次第

で総額コストは大きく変化し，それに伴いエネルギーペナルティ低減によるコスト削減額

も変わってくると考えられる． 
 

 
図 6. 1 CCS のコスト構造 

 
6.2.2 本研究での想定ケース 
一般的に NGCC および PCPP 適用時における CCS のコストは，43～115 USD/t-CO2 お

よび 24～110 USD/t-CO2(Budinis et al., 2018; Irlam, 2017; Rubin et al., 2015)程度と報告

されている．その中でも前節を踏まえ，本章では，想定される CCS コストが比較的低いケ

ース A および比較的高いケース B の 2 ケースで試算し，両者の結果を基に考察することと

した．具体的には，ケース A および B として，米国および日本で CCS を行うケースをそれ

ぞれ想定した．表 6. 1 に，それぞれのケースを示す．米国は，前述の通り，陸地の CO2 貯

留場所が豊富に存在しており，産業および発電所の約 80%および 75%が，それぞれ 100 km
および 50 km 以内に接続可能な貯留場所をもつ．また，総延長 8000 km という世界最大の

CO2パイプラインネットワークを有している(International Energy Agency, 2020)．パイプ

ラインによる CO2 輸送コストは，特に短距離において船舶輸送に比べて安い(IEAGHG, 
2020)．さらに，同国は，資源にも恵まれており，化石燃料を安価で利用できる．一方で，

日本は，CO2貯留可能場所は主に海底下に限定されている(環境省, 2020)．海底下への圧入
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は，陸上の貯留地への圧入に比べて，コストがかかる(GCCSI, 2021b)．また，地震活動な

どのリスクも高いため，北米やオーストラリアなどと比べると，パイプラインの建設なども

困難であり，より高価な船舶による輸送が必要である(al Baroudi et al., 2021)．さらに，同

国は化石燃料のほとんどを他国からの輸入で調達しており，燃料コストは比較的高い．各ケ

ース A（米国），B（日本）の CCS チェーンについて，CO2 分離回収対象および CO2分離回

収方法は，前章までで検討した PCPP と NGCC およびアミン PCC で共通とした．ケース

A について，輸送と貯留の方法は US-DOE によるコスト試算についての報告書の想定ケー

ス(James et al., 2019)とし，陸上のパイプラインで陸上の貯留場所まで運び，深部塩水性帯

水層をもつ貯留地への圧入とした．ケース B について，輸送手段は船舶とし，貯留は苫小

牧の実証事例に倣い海底下の深部塩水性帯水層への圧入を想定した． 
 

表 6. 1 本研究での想定ケース 

ケース A B 
国 米国 日本 
輸送手段 陸上パイプライン 船舶 
貯留場所 陸地の深部塩水性帯水層 海底下の深部塩水性帯水層 
CO2分離回収対象 NGCC（641 MW），PCPP（580 MW）共通 
CO2分離回収方法 アミン PCC（MEA，AMP/PZ）共通 

 
6.3 試算方法 
6.3.1 CO2 分離回収コスト 
式(6. 1)で示される発電システムの発電単価（Cost of electricity，以下 COE）より，CO2

分離回収コストおよび CO2 avoided コストを計算した．式(6. 1)における分子の 4 つの項は

発電量当たりの資本費，操業固定コスト，操業変動コストおよび燃料コストを示し，COE
はそれらの和である． CO2分離回収コストは，式(6. 2)より算出した．CO2 avoided コスト

は，式(6. 3)より算出した．図 6. 2 にコストの計算方法を示す．なお，CO2 回収量および CO2

排出量はシミュレーションの計算結果を反映させた．DOE/NETL の報告書(Zoelle et al., 
2015)に倣い，式(6. 3)の CO2 排出量𝐸𝐸CO2,with CCSは，CO2 輸送および貯留に伴う CO2 排出量

を含めていない．  

COE�円/MWh�

=
CAPEX�円/year�+ OCFIX�円/year�+ OCVAR�円/year�+ Fuel�円/year�

(CF)(365)(24)(MW)[MWh/year]  
(6. 1) 

Cost of CO2 Captured[円/t− CO2] =
�COEwith PCC − COEw/o PCC�[円/MWh]

𝐶𝐶CO2[t− CO2/MWh]  (6. 2) 



第 6 章 コスト評価 

218 
 

 
6.3.1.1 資本費コスト 

2.6.3 節でレビューした一般的なコスト試算方法に倣い，資本費を計算した．まず，装置

費，材料費および人件費を計上した Bare erected cost（BEC）を算出した．PCPP および

NGCC プラントの BEC については，3.2 節でモデルの対象とした PCC 未適用時で発電端

出力 580 MW の微粉炭焚き石炭火力発電所（通称：B12A ケース）および PCC 未適用時で

発電端出力 641 MW の天然ガス焚き複合サイクル火力発電所（通称：B31A ケース）の BEC
試算値(Zoelle et al., 2015)をそれぞれ引用した．各発電所に適用した CO2 回収設備の BEC
については，第 3 章で構築した PCC システムモデルのプロセスフローダイアグラムをもと

に，Aspen Process Economic Analyzer®を用いて計算した．また，レトロフィットに伴う

既存設備改修の BEC については，前述の B12A および B31A と同規模の発電所への PCC
レトロフィットを想定した場合の，Chou らによるコスト試算での結果(Chou et al., 2013, 
2016)を引用した．引用した NETL の報告書はいずれも 2011 年のドルベースの試算であっ

たためプラントコストインデックス（Plant cost index，以下 PCI）を用い 2011 年版のコ

ストから 2020 年のコストに換算した(日本機械輸出組合, 2013, 2021)．ケース B について，

日本機械輸出組合のロケーションファクター（Location factor，以下 LF）を用い日本版に

換算した(日本機械輸出組合, 2013, 2021)．ケース A について，引用値は米国の試算である

ため，LFは 1.0とした．次に，計算されたBECを用いて，エンジニアリング（Engineering），
調達（Procurement），建設（Construction）のコストおよびプロセスとプロジェクトの不

慮の事態に備えた予備費（Contingencies）を BEC に加えて Total plant cost（TPC）を算

出した．さらに，Start-up cost（試運転のコスト，改修費），Owner’s cost，Spare cost を
TPC に加えて Total overnight cost（TOC）を算出した．既存発電設備への適用における割

増金として，CO2回収設備と既存設備改修の TOC 値に対しては，加重平均された Retrofit 
difficulty factor（RDF）を乗じた(Chou et al., 2016; Matuszewski et al., 2013)．なお，本

計算では，発電設備の資本費償還前後の 2 パターンについてそれぞれ TOC を計算した．発

電設備の資本費償還前は，上述の 3 つの設備の TOC を含め，発電設備の資本費償還後は発

電所の TOC を除いた値を使用した．最終的に計算された TOC に固定配当率である Fixed 
charge rate（FCR）をかけて年間当たりの資本費を算出した．本計算で使用した各パラメ

ータを表 6. 2 に示す． 

Cost of CO2 Avoided[円/t− CO2] =
(COEwith CCS − COEw/o CCS)�円/MWh�

�𝐸𝐸CO2,w/o CCS − 𝐸𝐸CO2,with CCS�[t− CO2/MWh]
 (6. 3) 
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図 6. 2 コストの計算方法 *1：(Feron et al., 2020)，*2：引用した操業変動費(Chou et al., 
2016; Zoelle et al., 2015)から計算，*3：(Zoelle et al., 2015) 
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表 6. 2 資本費計算のための主要パラメータ 

 Value 
FCR 0.0886*1 
ロケーションファクター 2011
（Japan/USA）  

機器資材 1.224 (= 58.4/47.7)*2 
工事 1.373 (= 22.8/16.6)*2 
全体 1.267 (=100/79)*2 

ロケーションファクター 2020
（Japan/USA）  

全体 1.008 (=100/99.2)*3 

加重平均 Retrofit difficulty factor（NGCC/PCPP） 1.09/1.10*4 
為替 JPY/USD（2011, 2020） 79.8, 107.3*3 
プラントコストインデックス割合 
（2020/2011） 

機器，機械類 1.049 (=160.2/152.7)*2,3 
工事 1.281 (=168.8/131.8)*2,3 
全体 1.164 (=160.2/137.6)*2,3 

*1：(Theis, 2019)，*2：(日本機械輸出組合, 2013)，*3：(日本機械輸出組合, 2021)，*4：
(Matuszewski et al., 2013) 
 
6.3.1.2 操業コスト，燃料コスト 
操業固定コスト OCFIX のうち人件費については，PCC なしの場合は，Zoelle らの NETL

報告書の試算値を引用した(Zoelle et al., 2015)．PCC ありの場合は，PCPP および NGCC
それぞれの場合について，Chou ら(Chou et al., 2016)および Zoelle ら(Zoelle et al., 2015)
の試算値を引用した．引用した人件費は，製造業の賃金指数(日本機械輸出組合, 2021)をコ

ストインデックスとして乗じることで，近似的に 2020 年のコストとして算出した．固定資

産税と保険費については，図 6. 2 に示したように計算された TPC の 2%として計上した． 
操業変動コスト OCVAR としては，燃料，排ガス処理剤，水，アミン補填，リクレメーシ

ョンのコストを計上した．燃料コストは，ケース A（米国）については，米国エネルギー情

報局（U.S. Energy Information Administration）より引用した(U.S. Energy Information 
Administration, 2022b, 2022a)．ケース B（日本）については，財務省貿易統計が公開して

いる国内 CIF（Cost, insurance, and freight）価格（2020 年平均値）を用いて計算した(財
務省, 2021a, 2021b)．排ガス処理剤および水のコストについて，PCC なしの場合は，Zoelle
らの試算値を引用した．PCC ありの場合は，PCPP および NGCC それぞれの場合につい

て，Chou ら(Chou et al., 2016)および Zoelle ら（Zoelle et al., 2015）の試算値を引用し，

薬品その他の国内企業物価指数(日本機械輸出組合, 2021)をコストインデックスとして乗じ

ることで，近似的に 2020 年のコストとして算出した．アミンの補填コストについては以下

の通り計算した．まず，MEA 水溶液および AMP/PZ 水溶液のアミンロスは，実排ガスから

の CO2 分離回収をパイロットプラントで実施した既往研究の結果などを参考に計上した．

MEA 水溶液を用い石炭火力実排ガスからの CO2 分離回収を実施したケースについてはい
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くつかの報告例があるが，0.21～3.65 kg-MEA/t-CO2 captured とプラントごとにばらつき

がある．その中でも，Esbjerg で実施された CASTOR のプロジェクトは，1.4 kg-MEA/t-
CO2 captured(Knudsen et al., 2009)という平均的な結果であり，発電所の燃料には，本研

究で用いた瀝青炭に比較的組成が近い無煙炭が用いられていることから，この値を引用し

PCPP 適用時に用いた．NGCC 実排ガスからの CO2 分離回収を実施したケースとしてはノ

ルウェーの Technology Center Mongstad（TCM）があり，その結果である 1.5 kg-MEA/t-
CO2 captured (Morken et al., 2017)を引用し用いた．一方，AMP/PZ 水溶液を用いた場合

について，Niederaussem では石炭火力実排ガスからの CO2 分離回収で 0.45 kg-
(AMP/PZ)/t-CO2 captured(Moser et al., 2021)，TCM では NGCC 実排ガスからの CO2 分

離回収で 0.16 kg-(AMP/PZ)/t-CO2 captured と報告されている．MEA に比べて AMP/PZ が

劣化耐性に優れている点を踏まえると，これらの値は AMP/PZ のアミンロスとして妥当な

値であると考えられるため，それぞれの値を引用し PCPP，NGCC 適用時に用いることと

した．既往研究の試算に倣い，MEA，AMP/PZ の単価をそれぞれについて，1.7 €/kg(Feron 
et al., 2019)，6.1 €/kg(Feron et al., 2020)とした． 
リクレメーションコストについては，IEAGHG の試算結果を参考に計算した(IEAGHG, 

2014)．IEAGHG は，商用スケールの PCPP（総発電量：900 MWe）および NGCC（総発

電量：810 MWe）適用想定のアミン PCC システムにリクレメーション設備を取り入れ，吸

収液中の HSS 濃度を 1.5 wt%に保つ想定でコストを試算した．吸収液は，7 m MEA 水溶

液，8 m PZ 水溶液，7 m MDEA/2 m PZ 水溶液を対象とし，リクレメーションの方法は電

気透析法，熱再生，イオン交換法の 3 つとした．MEA を吸収液として用いた場合の試算で

は，PCPP 適用時については熱再生が，NGCC 適用時には電気透析法が最も安く，それぞ

れ 1.11 USD/MT-CO2 captured，0.82 USD/MT-CO2 captured であった．したがって，これ

らの値を，MEA 水溶液を吸収液として用いた場合のリクレメーションコストとして用いた．

MDEA/PZ を吸収液として用いた試算では，イオン交換法が最も安く，PCPP 適用時に 1.41 
USD/MT-CO2 captured，NGCC 適用時に 1.01 USD/MT-CO2 captured であった．したが

って，これらの値を AMP/PZ 水溶液を吸収液として用いた場合のリクレメーションコスト

として代用した．実際には，MDEA/PZ 水溶液に比べて AMP/PZ 水溶液の方が劣化耐性に

優れているため，実運転における AMP/PZ 水溶液のリクレメーションコストは，今回の想

定よりも安くなると考えられる．表 6. 3 に操業費計算のために用いた主要パラメータを示

す． 
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表 6. 3 操業費計算のための主要パラメータ 

 Value 
設備稼働率 0.85  
為替 JPY/USD（2011, 2020） 79.8, 107.3*1 
石炭価格（米国，2020）USD/short ton 37.69*2 
LNG 価格（米国，2020）USD/mscf 2.49*3 
石炭価格（日本，2020）JPY/MT 8,724*4 
LNG 価格（日本，2020）JPY/MT 43,094*5 
OCFIX コストインデックス（2020/2011） 1.018 (=101.7/99.9)*1 
OCVAR コストインデックス（2020/2011） 0.863 (=88.9/103.0)*1 
*1：(日本機械輸出組合, 2021)，*2：(U.S. Energy Information Administration, 2022a)，
*3：(U.S. Energy Information Administration, 2022b)，*4：(財務省, 2021a)，*5：(財務

省, 2021b) 
 
6.3.1.3 発電コスト，分離回収コスト内訳の計算方法 
 分離回収コストにおけるエネルギーペナルティ削減のインパクトを評価するため，コス

ト内訳を下記の通り計算した．分離回収コストは，COE の増分より計算される．COE の増

大は，分離回収に伴う資本費，操業費の増大と実発電量の低下に起因し，後者がエネルギー

ペナルティに相当する．そこで，COE の増分を，式(6. 4)～式(6. 7)に示す各費用の増大に

起因する部分と式(6. 8)に示す実発電量の低下に起因する部分に切り分けてその内訳を算出

した(Matuszewski et al., 2011)．これらの内訳を用いて，計算された分離回収コストを按分

することで内訳を算出した． 

CAPEX 起因の増分�円/MWh�

=
CAPEXwith PCC�円 year� � − CAPEXw/o PCC�円 year� �

�CF)(8760)(MWw/o PCC)[MWh/year]
 

(6. 4) 

操業（固定）起因の増分�円/MWh�

=
OCFIX,with PCC�円 year� � − OCFIX,w/o PCC�円$ year� �

�CF)(8760)(MWw/o PCC)[MWh/year]
 

(6. 5) 

操業（変動）起因の増分�円/MWh�

=
OCVAR,with PCC�円 year� � − OCVAR,w/o PCC�円 year� �

�CF)(8760)(MWw/o PCC)[MWh/year]
 

(6. 6) 

燃料起因の増分�円/MWh� =
Fuelwith PCC�円 year� � − Fuelw/o PCC�円 year� �

�CF)(8760)(MWw/o PCC)[MWh/year]
 (6. 7) 
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6.3.1.4 火力発電システムの運転特性結果 
 表 6. 4 および表 6. 5 に，コスト試算で用いた NGCC および PCPP それぞれの運転特性

結果を示す．本コスト試算では，3.5 節，4.5 節で得られた火力発電システムの運転特性結

果を用いた．加えて，本章では，再生熱量低減がコストに及ぼす影響をより詳細に調査する

ため，2.0 GJ/t-CO2 の再生熱量で CO2 を 90%回収できる仮想（Hypothetical，以下 Hypo.）
PCC を各火力発電所に適用した場合の運転特性結果を用いたコスト試算も実施した．前述

の通り，再生熱量は，液昇温熱，水の蒸発潜熱，CO2解離熱に分けられる．液昇温熱および

蒸発潜熱は，吸収液変更，プロセス改良などにより大幅な削減が可能であるが，CO2解離熱

なしで CO2 を分離回収することはできない．したがって，究極的に再生熱量が削減された

場合は，液昇温熱と蒸発潜熱がゼロに近づき，再生熱量が CO2 解離熱にほぼ等しいと仮定

できる．この仮定に基づくと，2.0 GJ/t-CO2 の再生熱量は，90 kJ/mol-CO2に相当する．ほ

とんどのアミン吸収液の再生塔温度域（120 °C）における CO2吸収反応熱は，90 kJ/mol-
CO2 程度あるいはそれ以上の値である(Kim & Svendsen, 2011)ことから，90 kJ/mol-CO2

の CO2 解離熱は，現実的に可能な値と言える．K2CO3 と PZ の混合水溶液のように，より

CO2 解離熱の低いアミン吸収液も存在するが，これらの吸収液は，再生塔温度域での平衡

CO2分圧が低く，蒸発潜熱の増大を招く．したがって，アミン PCC においては，CO2 解離

熱の小さいアミンが必ずしも再生熱量の低減につながるとは限らないというのが一般的な

見解となっている(Heldebrant et al., 2017; Oexmann & Kather, 2010; Rochelle et al., 
2011)．以上を踏まえ，本研究で定めた 2.0 GJ/t-CO2 の再生熱量は，次世代のアミン PCC
における目標値として適切であると言える．仮想 PCC においては，定めた再生熱量（2.0 
GJ/t-CO2）および他のケースと同じ CO2回収量から，リボイラに供給する熱量を計算し，

火力発電所の蒸気タービンからの抽気蒸気流量を決定し，実発電量等の運転特性を計算し

た．仮想 PCC におけるポンプやブロワ等の所要動力は，表 6. 4 および表 6. 5 中の AMP/PZ
水溶液を用いプロセス改良を取り入れたケース（AMP/PZ＋PM）と同じであると仮定した． 
  

実発電量の低下起因の増分�円/MWh�

= �CAPEXwith PCC�円 year� �+ OCFIX,with PCC�円 year� �

+ OCVAR,with PCC�円 year� �+ Fuelwith PCC�円 year� ��

×
MWw/o PCC − MWwith PCC

�CF)(8760)(MWw/o PCC)[MWh/year]
×

1
MWwith PCC

 

 

(6. 8) 



第 6 章 コスト評価 

224 
 

表 6. 4 NGCC の運転特性結果  
without 
PCC 

with PCC 
MEA AMP/PZ AMP/PZ

+PM 
Hypo. AMP/PZ 

deg. FA 
loading=
0.1 

AMP/PZ 
deg. FA 
loading=
0.3 

ケース番号 - N1 N2 N4 - N5 N6 
CO2回収率  % - 90.1 90.0 89.9 89.9 89.9 90.0 
総発電量  MW 640.1 591.2 588.4 594.8 607.4 588.3 586.8 
所要動力 MW 11.07 35.47 32.58 32.60 32.60 32.76 33.29 
実発電量 MW 629.0 555.8 555.8 562.2 574.8 555.5 553.5 
発電効率 
（HHV） 

% 51.19 45.23 45.23 45.75 46.78 45.21 45.04 

CO2回収量 t/MWh 0.000 0.364 0.363 0.359 0.351 0.363 0.365 
CO2排出量 t/MWh 0.357 0.040 0.040 0.040 0.039 0.041 0.041 
再生熱量 GJ/t-CO2 - 3.18 3.03 2.68 2.00 3.04 3.12 
PM：Process modification（プロセス改良）あり，deg.：degradation（模擬劣化液） 
 

表 6. 5 PCPP の運転特性結果 

 

without 
PCC 

with PCC 
MEA AMP/PZ AMP/PZ

+PM 
Hypo. AMP/PZ 

deg. FA 
loading=
0.1 

AMP/PZ 
deg. FA 
loading
=0.3 

ケース番号 - P1 P2 P4 - P5 P6 
CO2回収率  % - 89.9  90.0  89.9  89.9  90.3  90.1  
総発電量  MW 578.6 496.6 497.3 507.5 520.3 496.8 492.9 
所要動力 MW 29.69 64.45 59.35 57.99 57.99 59.76 60.81 
実発電量 MW 548.9 432.1 438.0 449.5 462.3 437.0 432.1 
発電効率 
（HHV） 

% 40.84 32.15 32.59 33.44 34.40 32.52 32.15 

CO2回収量 t/MWh 0 0.882 0.871 0.848 0.824 0.875 0.883 
CO2排出量 t/MWh 0.772 0.099 0.097 0.095 0.092 0.094 0.097 
再生熱量 GJ/t-CO2 - 3.16 2.78 2.43 2.00 2.79 2.93 
PM：Process modification（プロセス改良）あり，deg.：degradation（模擬劣化液） 
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6.3.2 CO2 輸送コスト 
6.3.2.1 ケース A（米国） 
米国でのパイプラインの輸送コストとしては，NETL による報告書で試算がある(Grant, 

2019)．同報告書では，スプレッドシートモデル (USDOE, 2018)の改良版を用いて，パイ

プラインの輸送コストを試算した．試算結果としては，輸送距離：100 km，CO2 輸送量：

4.3 Mt/year のベースケースにおいて，2.07 USD/t-CO2 であった．本計算で対象とした

PCPP および NGCC 一基あたりでの CO2 回収量は，それぞれ 2.87 Mt/year および 1.50 
Mt/year であり上記の報告書の想定より小さいものの，実際のプラントでは複数基が一か所

に存在すると考えられるため，同報告書の想定と同等の CO2 輸送量を確保することは可能

である．したがって，本研究での試算では，上記の 2.07 USD/t-CO2 を用いることとした．

この値は 2018USD ベースであるため，米国の PCI を用いて 2020 年のコストに換算した

(日本機械輸出組合, 2021)． 
 

6.3.2.2 ケース B（日本） 
IEAGHG による報告書(IEAGHG, 2020)を参考に，日本における船舶輸送コストを算出

した．輸送の各サブプロセスは以下の通りである．分離回収および圧縮された CO2 はまず，

搬出ターミナルへ送られる．CO2 搬出ターミナルは，CO2 液化設備，一時貯留タンクおよび

荷積み設備で構成される．一般的に，CO2の船舶輸送時の密度が高くなるほど，一回の輸送

で運べる重量が増えるため望ましく，本計算では三重点付近の 0.7 MPa，−50 °C での輸送

とした．この状態まで CO2 を冷却するため，内部冷却とアンモニアを用いる外部冷却のコ

ンバインドサイクルによる液化プロセスを想定した．本計算では，圧縮済み CO2 の液化に

おける所要動力である 39 kWh/t-CO2(IEAGHG, 2020)を用いて電力消費を計算した．また，

船舶輸送の前後には，搬出および搬入ターミナルにて，CO2 の一時貯留，荷積みおよび荷卸

しが必要である．表 6. 6 に，船舶輸送に関わる操業パラメータを示す．同表中のパラメー

タを用い，船舶一艘の一往復の所要時間を計算した．また，その所要時間，輸送される CO2

の質量流量および運航スケジュールにおけるマージンを考慮し，必要な船舶数を計算した．

搬入ターミナルでは，CO2の荷卸し，一時貯留を経て，CO2 調整すなわち圧入状態（9.5 MPa，
31 °C）への昇温と昇圧が実施される．CO2 調整の所要動力は，Aspen Plus®シミュレーシ

ョンを用い計算し，2.71 kWh/t-CO2 とした．分離回収場所から搬出ターミナルまでは，50 
km の陸上パイプラインでの輸送を想定し，前述の NETL のスプレッドシートモデル

(USDOE, 2018)を用いて計算した 75 円/t-CO2 の輸送コストを CO2 avoided コストに計上

した．CO2 輸送量について，日本においても実際の発電所プラントでは複数基が一か所に存

在しており，まとまった輸送量を確保できると考えられるため，前節で述べた NETL 報告

書の想定とほぼ同規模の 5 Mt/year とした．また，輸送距離に関して，図 6. 3 に，日本に

おける 2 つの貯留候補地（北九州，北海道南部）から国内の各火力発電所までの航海距離に

対する累積 CO2 排出量を示す．同図に示すように，国内のほとんどの発電所は，上記 2 つ
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の貯留候補地いずれかまでの距離が 1,000 km 以内に収まっていることから，本試算では片

道 1,000 km として計算した． 
 

 
図 6. 3 2 つの貯留候補地（北九州，北海道南部）から国内の各火力発電所までの航海距離

に対する累積の CO2排出量 (Isogai et al., 2022)を和訳 
 

表 6. 6 船舶輸送の操業パラメータ 

 Units  
輸送距離（片道） km 1,000 
船舶速度*1 knots 15 
荷積み（荷卸し）流量 （一時貯留タンク船)*2 t-CO2/h 3,000 
船の接続と切断の所要時間*2 h 2 
天候マージン*2  0.95 
操業マージン*2  0.98 

*1：(Mitsubishi heavy industries, 2004)，*2：(IEAGHG, 2020) 
 

CO2の輸送コストは，式(6. 9)に示すように，各サブプロセスのコストよりボトムアップ

方式で算出した．同式において，正味の CO2 輸送量（Net CO2 transported）は，CO2輸送量

から 2%のボイルオフおよび各サブプロセスの電力及び燃料使用に伴って発生する CO2 量

を差し引くことで算出した．表 6. 7 に各サブプロセスの CAPEX と OPEX の計算に用いた

パラメータを示す．年間の CAPEX は，寿命 20 年として計算した(IEAGHG, 2020)．表 6. 
7 において，引用した値は 2018 年ユーロベースであるため，まず 2018 年の円ベースに換

算し，国内企業物価指数の総平均値を用いて 2020 年のコストに換算した(日本機械輸出組

合, 2021)．表 6. 8 に変動 OPEX に関わる諸値を示す．同表の値を用いて，各サブプロセス
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における変動 OPEX を計算した．液化プロセスについては，IEAGHG の報告書に倣い，

0.49 €/(t-CO2/y)の人件費も OPEX に含めた． 

 
表 6. 7 CAPEX と OPEX の計算パラメータ(IEAGHG, 2020) 

 CAPEX Units OPEX % of CAPEX 
液化プロセス 38.9 €/(t-CO2/y) 4*1 
一時貯留タンク 1,300 €/t-CO2 stored in tanker 5 
荷積み荷卸し 600 €/(t-CO2/h) 6 
船舶 75.91*2 Million € 5 
CO2調整 4.21 €/(t-CO2/y) 11 

*1 Fixed OPEX のみ，*2 船舶の容量に対するコストの近似曲線より計算(IEAGHG, 2020) 
 

表 6. 8 OPEX 計算における諸値 

  Units 参考文献 
電気コスト（液化） 13.96 JPY/kWh (東京電力エナジーパートナー, 2022)*1 
電気コスト（調整） 14.4 JPY/kWh (東京電力エナジーパートナー, 2022)*1 
冷却水使用量 7.44 m3/t-CO2 (IEAGHG, 2020) 
冷却水コスト 0.02 €/m3 (IEAGHG, 2020) 
排出係数（電気） 0.496 kg-CO2/kWh (環境省, 2016) 
排出係数（C 重油） 3.00 t-CO2/t-fuel (日本 LP ガス協会, 2021) 
船舶燃料コスト（C
重油） 

37,063 JPY/m3 (エネルギー情報センター, 2021)*2 

燃料使用率*3  38.02 Tonne/day (Mitsubishi heavy industries, 2004) 
*1 使用電力が 10000 kW 以下：14.4 JPY/kWh；10000～50000 kW：14.18 JPY/kWh；
50000 kW 以上：13.96 JPY/kWh，*2 一次データ：日本内航海運組合総連合会，*3 容量：

50 kt 速度：15 knots の場合 
 
6.3.3 CO2 貯留コスト 
6.3.3.1 ケース A（米国） 
 米国における CO2貯留コストとしては，NETL による試算がある(Grant, 2019)．同報告

書では，スプレッドシートモデル(Morgan & Grant, 2014)を用いて，陸上の塩水性帯水層

への貯留コストを算出した．貯留場所として，Illinois，East Texas，Williston および Powder 
River の海盆 4 か所を想定し，コストの試算結果はそれぞれ，8.32，8.66，12.98 および

Shipping cost�円 t−CO2� � = �
(CAPEX + OC) �円 year� �

Net CO2 transported [t− CO2 year⁄ ] 
i

 (6. 9) 
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19.84 USD/t-CO2 であった．CO2 貯留量は，いずれも 4.3 Mt/year である．これらの試算

は，圧入井と観測井の資本費コスト，海洋環境調査費および 3 次元弾性波探査のコストな

どが含まれる．本計算では，最も安価な 8.32 USD/t-CO2 を用いた．この値は 2018USD ベ

ースであるため，米国のPCIを用いて2020年のコストに換算した(日本機械輸出組合, 2021)． 
 
6.3.3.2 ケース B（日本） 
ケース B では，苫小牧の実証事業に倣い，船舶輸送された CO2は地上から大編距掘削に

よる圧入井で海底下に圧入されると想定した．したがって，CO2貯留コストは，苫小牧実証

事業の報告書内でのコスト試算の結果である 1,517 円/t-CO2 をそのまま引用した(経済産業

省, 2020)．この試算は，圧入井と観測井の資本費コスト，海洋環境調査費および 3 次元弾

性波探査のコストを含む． 
 
6.4 計算結果 
6.4.1 CO2 分離回収コスト 
6.4.1.1 資本費試算結果の検証 
 COE および分離回収コストにおいて資本費の占める割合は大きく，試算結果に支配的な

影響を及ぼす．そこで，資本費の試算結果の妥当性について検証した．図 6. 4a)および b)
に，NGCC および PCPP それぞれの場合における，単位実発電量当たりの火力発電所と CO2

分離回収設備の資本費の合計値の度数分布を示す．同図は，Manzolini らによる 17 の既往

研究における資本費の整理(Manzolini et al., 2015)をもとに作成したものであり，同文献で

計算された平均値，中央値，標準偏差および正規分布も示してある．同図 b)については正規

分布での近似は適切ではないが，既往研究の資本費計算結果における概ねの傾向を示すた

めに掲載した．縦軸の度数は，文献の数を表す．同図に示すように，本論文で計算された資

本費（赤線）は概ね平均値に近く，妥当な結果と言える．  
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図 6. 4 単位実発電量当たりの火力発電所と CO2 分離回収設備の資本費の合計値の度数分

布 a)NGCC，b)PCPP (Manzolini et al., 2015)を元に作成 
 
6.4.1.2 COE と CO2 分離回収コスト 
図 6. 5a)～d)および図 6. 6a)～d)に，NGCC および PCPP それぞれの場合における COE

内訳の結果を示す．両図に示すように，分離回収に伴う COE 増分としては，資本費および

実発電量の低下すなわちエネルギーペナルティ起因のコストが大きい．なお，今回の計算で

は，燃料消費量は，PCC の有無にかかわらず一定としたため，発電所燃料増分は 0 となる．

MEA から AMP/PZ への吸収液変更，プロセス改良および仮想 PCC への変更により，エネ

ルギーペナルティ起因の COE 増分が小さくなった．また，両図それぞれについて，a)と b)，
c)と d)の比較でみるように，発電所の資本費償還後の COE は，償還前に比べて，発電所の

資本費の分だけ安くなる．さらに，a)と c)，b)と d)の比較でみるように，ケース A（米国）

の COE はケース B（日本）に比べて顕著に安い．この結果は，主に米国の燃料価格が日本

に比べて安いことに起因する． 
図 6. 7a)～d)および図 6. 8a)～d)に，NGCC および PCPP それぞれの場合における CO2
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分離回収コストの内訳を示す．両図に示すように，CO2 分離回収コストにおいて，資本費お

よびエネルギーペナルティ起因のコストの占める割合が大きい．両図の a)と c)，b)と d)の
比較でみるように，ケース B（日本）のエネルギーペナルティ起因のコストは，ケース A
（米国）に比べて大きい．この結果は，主に日本の燃料価格が米国に比べて高いことに起因

する．また，CO2 分離回収コストのうち，エネルギーペナルティ起因のコストは，MEA か

ら AMP/PZ への吸収液変更，プロセス改良および仮想 PCC への変更により減少した．当然

ながら，燃料価格の高いケース B（日本）は，燃料価格がより安いケース A（米国）に比べ

て，仮想 PCC（Hypo.）と MEA の分離回収コストの差が大きい． 
図 6. 9a)～d)に，各ケースにおける AMP/PZ の未劣化液および模擬劣化液の分離回収コ

ストの結果を示す．同図に示すように，いずれのケースにおいても，FA loading すなわち

ギ酸濃度の増加に伴い，CO2 分離回収コストは非線形的に増加した．劣化生成物の蓄積がコ

ストに及ぼす影響については，6.4.3 節で後述する． 
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図 6. 5 NGCC における発電コスト ケース A（米国）の a)発電所 CAPEX 償還前，b)発
電所 CAPEX 償還後，ケース B（日本）の c)発電所 CAPEX 償還前，d)発電所 CAPEX 償還

後 
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図 6. 6 PCPP における発電コスト ケース A（米国）の a)発電所 CAPEX 償還前，b)発電

所 CAPEX 償還後，ケース B（日本）の c)発電所 CAPEX 償還前，d)発電所 CAPEX 償還後 
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図 6. 7 NGCC における CO2分離回収コスト ケース A（米国）の a)発電所 CAPEX 償還

前，b)発電所 CAPEX 償還後，ケース B（日本）の c)発電所 CAPEX 償還前，d)発電所 CAPEX
償還後 
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図 6. 8 PCPP における CO2分離回収コスト ケース A（米国）の a)発電所 CAPEX 償還

前，b)発電所 CAPEX 償還後，ケース B（日本）の c)発電所 CAPEX 償還前，d)発電所 CAPEX
償還後 
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図 6. 9 AMP/PZ の未劣化液および模擬劣化液の CO2 分離回収コスト ケース A（米国）

の a)NGCC，b)PCPP，ケース B（日本）の c)NGCC，d)PCPP 
 
6.4.2 CO2 輸送，貯留コスト 
6.4.2.1 ケース A（米国） 
 ケース A（米国）の輸送および貯留コストは，NETL の試算結果を引用し 2020 年の日本

円に換算することで，それぞれ 217 円/t-CO2，875 円/t-CO2 となった． 
 
6.4.2.2 ケース B（日本） 
図 6. 10a)に船舶一往復の所要時間 100 h の内訳を示す．本計算で想定した 5 Mt/year の

CO2輸送量では，容量 30 kt-CO2 の輸送船が 2 艘必要であった．また，船舶輸送コストは，

1,607 円/t-CO2 であった．図 6. 10b)に，船舶輸送コストについて，各サブプロセスの内訳

および CAPEX と OPEX での内訳をそれぞれ示す．各サブプロセスの内訳において，積荷，

荷卸しのコストは，他のプロセスに比べて十分小さかったため，凡例を省略した．同図より，

液化プロセスと船舶輸送のコストが支配的であることがわかる．貯留コストは，前述の通り，

苫小牧実証事業の報告書内でのコスト試算の結果である 1,517 円/t-CO2 をそのまま引用し

た(経済産業省, 2020)． 
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図 6. 10 a)船舶一往復の所要時間，b) 船舶輸送コスト 

 
6.4.3 CCS 全体のコスト 
 図 6. 11a)～d)および図 6. 12a)～d)に，NGCC および PCPP それぞれの場合における CO2

輸送および貯留を含む COE とその内訳を示す．NGCC の場合の輸送および貯留を含めた

COE は，ケース A（米国）の発電所 CAPEX 償還前後およびケース B（日本）の発電所

CAPEX 償還前後において，分離回収のみ含めた場合に比べて，それぞれ 8%，10%および

12%，13%増加した．また，PCPP の場合の輸送および貯留を含めた COE は，ケース A（米

国）の発電所 CAPEX 償還前後およびケース B（日本）発電所 CAPEX 償還前後において，

分離回収のみ含めた場合に比べて，それぞれ 11%，16%および 22%，32～33%増加した．

図 6. 11 と図 6. 12 の比較からわかるように，今回想定したように CO2 回収率が同じ場合，

NGCC は，PCPP に比べ被分離ガスの CO2濃度は低くエネルギー効率の観点で不利である

ものの，単位発電量当たりの CO2 排出量が少ないため，CCS 導入に伴う COE 増分が小さ

くなる．図 6. 11a)，b)に示すように，特にケース A（米国）においては CCS を導入しても

COE は 5 円/kWh 程度であり，安価な燃料を利用できる場合において，CCS 付き NGCC は

安価で低炭素かつ出力調整可能な電源として有効であることが示唆された．一方，図 6. 12c)，
d)に示すように，CCS 付き PCPP は，特に日本など輸送・貯留コストが高い場合には大幅

な COE 増大を伴う． 
図 6. 13a)～d)および図 6. 14a)～d)に，NGCC および PCPP それぞれの場合における CO2 

avoided コストとその内訳の結果を示す．仮想 PCC を除く既存の PCC システムを導入し

た NGCC の CO2 avoided コストは，ケース A（米国）およびケース B（日本）のそれぞれ

において，6,100～6,600 円/t-CO2 および 10,100～10,900 円/t-CO2 であった．また，仮想

PCC を除く既存の PCC システムを導入した PCPP の CO2 avoided コストは，ケース A（米

国）およびケース B（日本）のそれぞれにおいて，5,800～7,000 円/t-CO2 および 9,000～
10,700 円/t-CO2 であった．図 6. 13a)～d)および図 6. 14a)～d)に示すように，ケース B の

コストがケース A に比べて高い理由としては，日本の輸送・貯留コストが米国に比べて高

いこと，燃料価格の違いに起因して日本のエネルギーペナルティ起因のコストが米国に比

べて高いことが挙げられる．輸送と貯留の合計が NGCC および PCPP の CO2 avoided コ

スト全体に占める割合としては，ケース A（米国）で 18～21%および 20～24%であるのに

対し，ケース B（日本）では 32～35%および 37～42%に増加する．また，エネルギーペナ

ルティ起因のコストもケース B（日本）は高く，ケース A（米国）の約 2.1 倍（NGCC）お



第 6 章 コスト評価 

237 
 

よび約 1.3 倍（PCPP）になっている． 
図 6. 13a)～d)および図 6. 14a)～d)に示すように，CO2 avoided コストのうち分離回収段

階の内訳としては，CO2 分離回収コストと同様に，資本費およびエネルギーペナルティ起因

のコストの占める割合が大きい．MEA から AMP/PZ への吸収液変更，プロセス改良およ

び仮想 PCC への変更により，CO2 avoided コストは 500～1,200 円/t-CO2（NGCC）およ

び 500～1,400 円/t-CO2（PCPP）削減できており，エネルギーペナルティの低減はコスト

に対して一定のインパクトがあると言える． 
図 6. 15a)および b)に，NGCC および PCPP の CO2 avoided コストの現状値（AMP/PZ

＋PM）と仮想的な目標値の二つの場合における分離回収部分の詳細内訳（ケース B 日本，

発電所 CAPEX 償還前）を示す．仮想的な目標値では，分離回収システムに前述の仮想 PCC
（Hypo.）を用い，かつ吸収塔，再生塔および RLHX のサイズがそれぞれ 30%削減された

と仮定して資本費を計算した．また，アミンロスも 30%削減されたと仮定して操業変動費

を計算した．同図に示すように，現状値と目標値の差は，主に吸収塔の資本費と蒸発潜熱と

液昇温熱由来の再生熱量によるエネルギーペナルティ起因のコストにある．特に，NGCC の

場合は，排ガス CO2 濃度の違いにより PCPP に比べて多くの PCC トレインが必要になる

ため，吸収塔サイズ削減のコストへのインパクトは大きくなる．したがって，今後の CO2

分離回収における研究開発の指針として，再生熱量のさらなる削減と吸収塔サイズ削減が

重要であることが示された．第 3 章で述べたように，再生熱量において蒸発潜熱と液昇温

熱はトレードオフの関係にあり，単一の手段による大幅な削減は難しい．それゆえ，吸収液

の選定，プロセス改良および運転条件の最適化を組み合わせることが重要である．また，速

い CO2 吸収速度，低い粘度をもつ吸収液および比表面積の大きい充填材の利用は，吸収塔

サイズ削減を可能にする．近年は，今回用いた AMP/PZ のように，高い CO2吸収容量と速

い CO2 吸収速度の両立を目的としてブレンド液を用いることが多いが，そのアミンの配合

比の最適化を試みることも上記二つの指針を目指す上で価値がある． 
図6. 16a)～d)に，各ケースにおけるAMP/PZの未劣化液および模擬劣化液のCO2 avoided

コストを示す．いずれのケースにおいても，FA loading すなわちギ酸の濃度増加に伴い，

CO2 avoided コストは非線形的に増加した．同図の FA loading=0.1 の場合にみるように，

劣化により酸性物質が蓄積しても，4.6.1 節で述べた通り，酸性物質が各液特性に対して与

える異なる二つの影響が相殺され，運転特性の変化が軽微である限り，顕著なコスト増大に

は至らないと考えられる．一方，同図の FA loading=0.3 の場合にみるように，劣化生成物

が過度に蓄積し再生熱量が増加すれば，数百円/t-CO2 程度コストが増大し得る．また，第 2
章で述べた通り，劣化生成物濃度を低く（<~0.2 wt%）保つためにはより多くの吸収液をリ

クレメーション処理する必要があり，大型の装置が必要になるだけでなく，リクレメーショ

ンによるアミンロスも増大するため，コストが顕著に増大（>5 €/MT-CO2 captured）する

(Nielsen, 2018)．したがって，実運転においては，リクレメーションにより劣化生成物濃度

を許容範囲に保ちつつ，運転条件の適切な変更により再生熱量を維持していくことで，コス



第 6 章 コスト評価 

238 
 

トを維持した長期運転が期待できる． 
図 6. 15a)および b)の目標値にみるように，再生熱量のさらなる低減や塔サイズの縮小で

コストが削減されたとしても，操業に必要不可欠なエネルギー起因のコスト，諸設備の資本

費および操業固定費など技術的に削減困難なコスト（同図中の単色塗りつぶし以外の項目）

は，CO2分離回収の中で大きな割合として残る．2.6.1 節で述べたように，発電所を対象と

した商用規模の分離回収プロジェクトは，現時点で 2 件あり，今後数年でも数件計画され

ている．成長曲線においては，First of a kind（FOAK）と Nth of a kind（NOAK）の間に

位置する技術と言え，技術的なアプローチだけでなく，商用規模のプロジェクト実装を増や

していくことも必要である．普及が進んでいくにつれ，設備の量産化，モジュール化による

資本費削減(GCCSI, 2021b)およびリスク軽減による間接費削減が見込める．また，船舶輸

送などは，ノルウェーの Longship プロジェクト(GCCSI, 2021a)など商用事業がまさに実

装されつつあって FOAK に近い技術と言え，商用規模のプロジェクト実装が一層重要であ

る．  
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図 6. 11 NGCC における発電コスト ケース A（米国）の a)発電所 CAPEX 償還前，b)発
電所 CAPEX 償還後，ケース B（日本）の c)発電所 CAPEX 償還前，d)発電所 CAPEX 償還

後 *は発電所と CO2分離回収設備における内訳を表す． 
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図 6. 12 PCPP における発電コスト ケース A（米国）の a)発電所 CAPEX 償還前，b)発
電所 CAPEX 償還後，ケース B（日本）の c)発電所 CAPEX 償還前，d)発電所 CAPEX 償還

後 *は発電所と CO2分離回収設備における内訳を表す． 
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図 6. 13 NGCC における CO2 avoided コスト ケース A（米国）の a)発電所 CAPEX 償

還前，b)発電所 CAPEX 償還後，ケース B（日本）の c)発電所 CAPEX 償還前，d)発電所

CAPEX 償還後 *は CO2分離回収設備における内訳を表す． 
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図 6. 14 PCPP における CO2 avoided コスト ケース A（米国）の a)発電所 CAPEX 償還

前，b)発電所 CAPEX 償還後，ケース B（日本）の c)発電所 CAPEX 償還前，d)発電所 CAPEX
償還後 *は CO2分離回収設備における内訳を表す． 
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図 6. 15 CO2 avoided コストの現状値と仮想的な目標値における分離回収部分の詳細内訳

（ケース B 日本，発電所 CAPEX 償還前） a)NGCC，b)PCPP 
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図 6. 16 AMP/PZ の未劣化液および模擬劣化液の CO2 avoided コスト ケース A（米国）

の a)NGCC，b)PCPP，ケース B（日本）の c)NGCC，d)PCPP 
 
6.5 まとめ 
 本章では，第 3 章と第 4 章で実施した火力発電所へのアミン PCC 適用のプロセスシミュ

レーションの結果をもとに，CO2 分離回収コストを試算した．また，CCS のコストの全体

像を把握するため，分離回収・圧縮，輸送および貯留の全段階（フルチェーン）を含めた CO2 
avoided コストを試算した．なお，コストが比較的低いと想定されるケース A（米国）およ

び比較的高いと低いと想定されるケース B（日本）の両方で試算し，エネルギーペナルティ

削減，主要劣化生成物の蓄積などがコストに及ぼす影響について評価した．また，理想的な

再生熱量を達成可能な仮想 PCC システムを用いた場合での試算も実施した．以上の結果か

ら，以下のことがわかった． 
① 仮想 PCC を除く既存の PCC システムを導入した NGCC の CO2 avoided コストは，

ケース A（米国）およびケース B（日本）のそれぞれにおいて，6,100～6,600 円/t-CO2

および 10,100～10,900 円/t-CO2 であった．また，既存の PCC システムを導入した

PCPP の CO2 avoided コストは，ケース A（米国）およびケース B（日本）のそれぞれ

において，5,800～7,000 円/t-CO2および 9,000～10,700 円/t-CO2であった． 
② CO2 avoided コストのうち分離回収段階の内訳としては，CO2 分離回収コストと同様

に，資本費，および実発電量の低下すなわちエネルギーペナルティ起因のコストの占め

る割合が大きい．MEA から AMP/PZ への吸収液変更，プロセス改良および仮想 PCC
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への変更により，CO2 avoided コストは，500～1,200 円/t-CO2（NGCC）および 500
～1,400 円/t-CO2（PCPP）削減できており，エネルギーペナルティの低減はコストに

対して一定のインパクトがあると言える．CO2 avoided コストの分離回収部分におい

ては，主に吸収塔の資本費と蒸発潜熱と液昇温熱由来の再生熱量によるエネルギーペ

ナルティ起因のコストに削減の余地がある．これらを削減していくためには，プロセス

改良および運転条件の最適化に加え，アミン選定や配合比の調整，比表面積の大きい充

填材の利用が重要である．  
③ 発電コストおよび CO2 avoided コストは，燃料価格や輸送，貯留コストに大きく依存

する．また，今回想定したように CO2 回収率が同じ場合，NGCC は，PCPP に比べ被

分離ガスの CO2 濃度は低くエネルギー効率の観点で不利であるが，単位発電量当たり

の CO2 排出量が少ないため，CCS 導入に伴う COE 増分が小さくなる．特にケース A
（米国）における CCS 付き NGCC の COE は 5 円/kWh 程度であり，安価な燃料を利

用できる場合において，同発電システムは，安価で低炭素かつ出力調整可能な電源とし

て有効である．一方，CCS 付き PCPP は，特に日本など輸送・貯留コストが高い場合

に，大幅な COE 増大を伴う．炭素価格市場が十分に成熟していない地域などで，CO2 
avoided コストよりもむしろ COE の増加が CCS 導入のネックになる場合は，NGCC
への CCS 導入を優先させることが考えられる． 

④ 主要劣化生成物の一つであるギ酸を AMP/PZ 水溶液に添加した模擬劣化液を用いた場

合の CO2 avoided コストは，ギ酸濃度の増加に伴い非線形的に増加した．CO2 avoided
コストは，ギ酸濃度 2 wt%程度では軽微な変化にとどまったが，6 wt%程度では最大で

数百円/t-CO2程度増大した．劣化により酸性物質が蓄積しても，酸性物質が各液特性に

対して与える異なる二つの影響が相殺され，運転特性の変化が軽微である限り，顕著な

コスト増大には至らないと考えられるが，過度な蓄積は回避すべきである．実運転にお

いて，リクレメーションにより劣化生成物濃度を許容範囲に保ちつつ，運転条件の適切

な変更も適宜取り入れ，再生熱量を概ね維持することができれば，コストを維持した長

期運転が期待できる． 
⑤ 再生熱量の削減等で分離回収コストが削減されたとしても，操業に必要不可欠なエネ

ルギー起因のコスト，諸設備の資本費および操業固定費など技術的に削減困難なコス

トは，CO2分離回収の中で大きな割合として残る．それゆえ，技術的なアプローチだけ

でなく，商用規模のプロジェクト実装を増やし，Learning-by-doing によるコスト削減

を進めていくことが期待される．特に，船舶輸送など FOAK に近い技術の実装プロジ

ェクトを増やしていくことが必要である． 
 
6 章での主な記号 
𝐶𝐶CO2 CO2回収量 t/MWh 
CAPEX Capital expenditure（資本費）円/year 
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CF Capacity factor（設備稼働率） 

COE Cost of electricity（発電コスト）円/MWh 
𝐸𝐸CO2 CO2排出量 t/MWh 
Fuel 燃料コスト 円/year 

FCR  Fixed charge rate 
MW 実発電量 MW 

OC  Operating cost（操業コスト） 円/year 

 

Subscripts 
CCS Carbon capture and storage 
FIX Fixed（固定費） 

PCC Post-combustion CO2 capture 
VAR Variable（変動費） 

w/o Without 
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第 7 章 結言と今後の展望 
 
7.1 結言 
 今後の電力部門の脱炭素化に向け VRE を主軸とした電源構成が想定される中，出力調整

可能な電源が不可欠であり，その選択肢の一つとして CCUS 付き火力発電を第 1 章で取り

上げた．CO2 分離回収技術の中でも，アミン PCC は既に実用化済みであり，今後数十年間

における大規模展開の可能性が最も高い重要技術であるが，現状では高いコストなどがネ

ックとなり十分に普及していない．コスト削減に向け数々の技術開発があるものの，現状と

目標値のギャップに着目したシステム評価は少なく，今後の開発の指針が明確に定まって

いない．また，アミン PCC で吸収液が劣化した際の運転特性およびエネルギーペナルティ

への影響についての理解と対策検討が不十分である．本論文では，アミン PCC の CCS 付

き火力発電システムにおいて，(1)さらなるエネルギーペナルティとコストの削減に向けた

指針を得ること，(2)同システムの吸収液劣化時においてエネルギーペナルティとコストを

維持させることの二つを目的とし，以下の項目に取り組んだ．(1)については，システムの

運転特性，吸収液の液特性および運転条件等の関係性について整理し，それらを適切に考慮

した新たな評価方法により，既存の技術開発を取り入れたアミン PCC のシステム評価を実

施した．また，上記システムを用いた場合の CCS コスト試算も実施した．(2)については，

実運転での主要劣化生成物を含んだ模擬劣化液を対象としたシステム評価により，劣化が

運転特性およびエネルギーペナルティへ及ぼす影響を調査した．また，プロセスシミュレー

タによる CAE を劣化時にも広げるため，劣化液の吸収液モデル構築の方法論について提案

した． 
第 2 章では，既往研究をレビューし，当該分野の現状と本研究の位置づけを明確化した．

プロセスや吸収液の改良による再生熱量の削減効果あるいは再生熱量の内訳の変化を示し

た事例は数多くあるが，それでも削減できずに残った液昇温熱と蒸発潜熱に着目し，両者の

それぞれに関与する吸収液の液特性や運転条件についての課題や両者の削減を阻む制約要

因を明確化する試みはほとんど見当たらなかった．このような評価を試みるにあたり，従来

の再生熱量内訳の評価方法およびシステム内の機能連関の考慮については改善の余地があ

ることを示した．また，吸収液劣化についての既往研究の総括より，劣化耐久性に優れたア

ミンを用いても酸化劣化進行はほとんど不可避であって劣化抑制策の効果はあくまで限定

的であること，リクレメーションによる劣化生成物の完全な除去状態の維持は困難である

ことを述べた．したがって，実運転においては吸収液が劣化生成物を含んだ状態での操業が

想定されるが，劣化生成物蓄積が液特性や運転特性へ及ぼす影響について，既往研究におけ

る理解と評価は断片的であることを述べた．また，実劣化液の運転特性を予測可能なシミュ

レーションモデルの構築等の試みは見当たらなかった． 
第 3 章では，汎用シミュレータ Aspen Plus®を用いて，アミン PCC の CCS 付き火力発



第 7 章 結言と今後の展望 

252 
 

電システムのシミュレーションモデルを構築し，吸収液未劣化時におけるシステムの運転

特性を評価した．まず，PCC の吸収液モデルとして，MEA30 wt%水溶液および AMP27 
wt%/PZ13 wt%水溶液の二つを構築した．また，化学吸収法プロセスおよびその導入対象で

ある PCPP と NGCC のプロセスシミュレーションモデルをそれぞれ構築した．その上で，

上記吸収液を用いた標準プロセスと，AMP/PZ 水溶液を用いた改良プロセスのそれぞれで

シミュレーションを実施した．評価にあたっては，第 2 章で指摘した評価方法の課題を踏

まえ，再生熱量内訳の評価方法およびシステム内の機能連関の考慮範囲を見直した．その結

果，リッチ液の分岐投入（RS）は，蒸発潜熱を大幅に削減可能な数少ない有効な手段であ

るが，熱交換器の設計を最適化しても熱交換量は大幅には向上せず，液昇温熱の増大を招く

ことから，このトレードオフがさらなる大幅な再生熱量低減を阻む本質的要因であること

が示された．それゆえ，今後は再生熱量の低減のみならず最終的な目標であるコスト削減ま

で考慮し，有効な比表面積が大きい充填材開発等の設備縮小化にも重点を置くことが重要

であると結論付けた． 
 第 4 章では，主要な劣化生成物の一つであるギ酸を AMP27 wt%/PZ13 wt%水溶液に添

加した模擬劣化液を作製し，液特性試験および小規模 CO2 回収試験を実施することで，ギ

酸が液特性および運転特性に及ぼす影響を実験的に評価した．また，第 3 章で構築したモ

デルを用いて，アミン PCC 付き火力発電システムで模擬劣化液を用いた場合のプロセスシ

ミュレーションを実施した．なお，実運転では過度な劣化生成物の蓄積を回避した操業が想

定されることから，本論文では，経験的な知見に基づく劣化生成物濃度の許容範囲

(Cummings et al., 2007; IEAGHG, 2014; Kohl & Nielsen, 1997)内での操業を中心に評価

した．その結果，ギ酸の添加により所与の CO2 ローディングにおける各液特性は変化する

ものの，実プロセスにおいて，過度にギ酸を添加した場合を除けば，気液平衡特性の変化に

起因する CO2 ローディング域のシフトで主要な液特性の変化が相殺され，結果的に再生熱

量等のエネルギーペナルティへの影響は軽微な範囲に収まることを見出した．また，ギ酸以

外の主要な酸性の劣化生成物の物性やアミン吸収液の液特性の CO2 ローディング依存性に

ついての追加的検討により，ギ酸で見られた上記の相反作用は，アミン種や生成する酸性物

質の種類にほぼ例外なく当てはまると考えられる．したがって，排ガス中の酸化剤により酸

性物質が蓄積する典型的なアミンの酸化劣化においては，再生熱量等のエネルギーペナル

ティの過度な増大は回避できる可能性がある． 
 第 5 章では，実運転において酸性物質以外にも多種多様な劣化生成物が生成される状況

を想定し，このような複雑な組成をもつ実劣化液の運転特性を予測可能なシミュレーショ

ンモデル構築の方法論について検討した．具体的には，運転特性に対して支配的な影響を与

える液特性を抽出し，実験により取得したそれらの液特性を，仮想物質を用いて劣化生成物

の挙動を集合的に表現する方法によりモデルで模擬し，運転特性の予測を試みるという総

体的アプローチを提案した．小規模 CO2 回収試験の継続的運転で作製した MEA 水溶液の

劣化液を対象に，本アプローチを用いて主要な液特性を模擬し，運転特性の予測を試みた．
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結果として，多種多様な劣化生成物を含む劣化液であっても，仮想物質をモデルに組み込み，

同物質を反応物とする化学反応を考慮し，各液特性の可変係数を調整することにより，主要

な液特性の模擬は可能であった．また，構築した劣化液モデルを組み込んだ分離回収のプロ

セスシミュレーションは，小規模 CO2 回収試験の模擬において，入熱量内訳，CO2 回収率

および CO2 ローディングなど主要な運転特性の劣化による変化を概ね予測することができ

た．すなわち，劣化液の化学的成分を同定することなく，最適な運転条件の探索をプロセス

シミュレータ上で可能とする方法論を示した． 
第 6 章では，第 3 章と第 4 章で実施したプロセスシミュレーションの結果をもとに，CO2

分離回収コストを試算した．また，理想的な再生熱量を達成可能な仮想 PCC システムを用

いた場合の試算も実施した．CCS コストの全体像を把握するため，米国および日本の両ケ

ースにおけるフルチェーン CCS を想定し，CO2 avoided コストを試算した．仮想 PCC を

除く既存の PCC システムを導入した NGCC の CO2 avoided コストは，米国および日本の

それぞれにおいて，6,100～6,600 円/t-CO2 および 10,100～10,900 円/t-CO2 であった．ま

た，既存の PCC システムを導入した PCPP の CO2 avoided コストは，米国および日本の

それぞれにおいて，5,800～7,000 円/t-CO2 および 9,000～10,700 円/t-CO2 であった．これ

らの結果より，CO2 avoided コストは，燃料価格や輸送，貯留コストに大きく依存すること

が示された．分離回収においては，主に吸収塔の資本費と蒸発潜熱と液昇温熱由来の再生熱

量によるエネルギーペナルティ起因のコストに削減の余地がある．また，ギ酸を添加した模

擬劣化液を用いた場合の CO2 avoided コストは，ギ酸濃度 2 wt%程度では軽微な変化にと

どまったが，6 wt%程度では最大で数百円/t-CO2 程度増大した．実運転においてコストを維

持するには，リクレメーションにより劣化生成物濃度を許容範囲に保ち，再生熱量を維持す

ることが必要である． 
 

7.2 今後の展望 
第 6 章のコスト試算では，分離回収において主に吸収塔の資本費および蒸発潜熱と液昇

温熱由来の再生熱量によるエネルギーペナルティ起因のコストに削減の余地があることが

示されたことから，再生熱量のさらなる削減と吸収塔サイズ削減が今後の研究開発指針と

なり得る．一方で，第 3 章では，再生熱量において蒸発潜熱と液昇温熱はトレードオフの関

係にあり，単一の手段による大幅な削減は難しいことを指摘した．それゆえ，吸収液の選定，

プロセス改良および運転条件の最適化を組み合わせることで再生熱量を可能な限り低減さ

せることが必要である．また，速い CO2 吸収速度，低い粘度をもつ吸収液および比表面積

の大きい充填材の利用は，吸収塔サイズ削減を可能にする．近年は，高い CO2 吸収容量と

速い CO2 吸収速度の両立を目的としてブレンド液を用いることが多い．今回用いたヒンダ

ードアミン AMP と加速助剤 PZ のブレンド液は，劣化耐性に優れていることもあり，次世

代アミン PCC の有力な標準液候補である．第 2 章で述べたように，既に様々な研究機関，

企業で吸収液の開発とスクリーニングは長年実施されており(Bernhardsen & Knuutila, 
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2017; IEAGHG, 2022; Li, 2015; Rochelle et al., 2011)，上記アミンあるいは既に提案され

ている代表的なアミンの性能を凌駕するヒンダードアミンあるいは加速助剤を見つけてい

くことは重要ではあるが容易ではない．それゆえ，既存ブレンド液の配合比の最適化を試み

ることも上記二つの指針を目指す上で価値がある．例えば，ヒンダードアミンの割合増加で

CO2 吸収容量を増やし，CO2 吸収速度の低下を安価でかつ比表面積の大きい充填材の利用

で補うことができれば，再生熱量削減と吸収塔サイズ維持あるいは削減が可能となり，コス

ト低減が期待できる． 
 第 4 章では，AMP27 wt%/PZ13 wt%水溶液にギ酸を添加した模擬劣化液を評価した．ギ

酸の添加による各液特性の変化は，気液平衡特性の変化に起因する CO2 ローディング域の

シフトで相殺され，結果的に再生熱量等のエネルギーペナルティへの影響は軽微であるこ

と，また，この相反作用はアミン種や生成する酸性物質の種類にほぼ例外なく当てはまるこ

とを述べた．今後，パイロットプラント等での連続運転で作製された，酸性物質を主要劣化

生成物として含む実劣化液を対象に，液特性および運転特性を評価し，今回見出された上記

のメカニズムについて検証することも必要となる．実運転においては，間欠的あるいは連続

的なリクレメーションにより劣化生成物の濃度を管理した操業が想定される．酸性物質の

一定量の蓄積が吸収液の分離回収性能の観点において許容される場合，発泡など操業上の

問題の回避，リクレメーションのコストおよび劣化に伴うアミンロスの補填コストなどを

総合的に考慮し，劣化生成物濃度の適切な許容範囲を考えていくことが重要となる．既往研

究において，パイロットプラント等での実運転で，劣化生成物濃度の適切な許容範囲を検討

した事例は見当たらないため，今後の課題と言える． 
 第 5 章では，劣化液の運転特性を予測可能なプロセスシミュレーションモデル構築の方

法論について提案した．提案した総体的アプローチによる液特性模擬において，劣化生成物

の組成についての情報は用いていない．したがって，本アプローチは，運転履歴，プラント

および用いるアミン種などが異なる別の劣化液に対しても適用可能である．今後，他の劣化

液に対しても本アプローチを適用し，液特性の模擬によって運転特性の予測を試みること

で，方法論としての妥当性をさらに検証していくことが必要である． 
第 6 章で示されたように，再生熱量低減などでコストが削減されたとしても，操業に必

要不可欠なエネルギー起因のコスト，諸設備の資本費および操業固定費など技術的に削減

困難なコストは，分離回収の中で依然として大きな割合を占める．今後は，技術的なアプロ

ーチだけでなく，商用規模のプロジェクト実装を増やし，Learning-by-doing によって経験

曲線に基づいたコスト削減が期待される．CCS 技術の普及を推し進めることができれば，

設備の量産化，モジュール化による資本費低減(GCCSI, 2021)やリスク軽減による間接費削

減が見込める．船舶輸送など，FOAK に近い技術の実装プロジェクトを増やしていくこと

が特に重要である． 
第 6 章では，安価な燃料を利用でき，かつ陸地での CO2 輸送・貯留が可能な場合におい

て，CCS 付き NGCC のコストは 5 円/kWh 程度に収まることが示された．CO2回収率が同
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じ場合，NGCC は，PCPP に比べて被分離ガスの CO2濃度は低くエネルギー効率の観点で

不利であるものの，単位発電量当たりの CO2 排出量が少ないため，CCS 導入に伴う COE
増分が小さくなる．炭素価格市場が十分に成熟していない地域などで，CO2 avoided コスト

よりもむしろ COE の増加が CCS 導入のネックになる場合は，NGCC への CCS 導入を優

先させることも一策である． 
 本論文の成果として，アミン PCC の CCS 付き火力発電における吸収液劣化を考慮した

システム評価に関する研究を行い，さらなるエネルギーペナルティとコスト低減に向けた

指針が得られた．アミン PCC の CCS 付き火力発電システムの普及による電力部門のカー

ボンニュートラル化と供給安定化の両立を期待して結びとする． 
 
参考文献 
Bernhardsen, I. M., & Knuutila, H. K. (2017). A review of potential amine solvents for 

CO2 absorption process: Absorption capacity, cyclic capacity and pKa. 
International Journal of Greenhouse Gas Control, 61, 27–48. 
https://doi.org/10.1016/j.ijggc.2017.03.021 

Cummings, A. L., Smith, G. D., & Nelsen, D. K. (2007). Advances in amine reclaiming – 
why there’s no excuse to operate a dirty amine system. Laurance Reid Gas 
Conditioning Conference, 227–244. 

GCCSI. (2021). TECHNOLOGY READINESS AND COSTS OF CCS. 
https://www.globalccsinstitute.com/resources/publications-reports-
research/technology-readiness-and-costs-of-ccs/ 

IEAGHG. (2014). Evaluation of Reclaimer Sludge Disposal from Post-combustion CO2 
Capture. https://ieaghg.org/publications/technical-reports/reports-list/9-technical-
reports/989-2014-02-evaluation-of-reclaimer-sludge-disposal-from-co2-pcc-process 

IEAGHG. (2022). Prime Solvent candidates for next generation of PCC plants. 
Kohl, A. L., & Nielsen, R. B. (1997). Mechanical design and operation of alkanolamine 

plants. In A. L. Kohl & R. B. Nielsen (Eds.), Gas Purification (5th ed., pp. 187–277). 
Gulf Professional Publishing. https://doi.org/10.1016/b978-088415220-0/50003-3 

Li, L. (2015). Carbon Dioxide Solubility and Mass Transfer in Aqueous Amines for 
Carbon Capture [The University of Texas at Austin]. 
http://hdl.handle.net/2152/32321 

Rochelle, G., Chen, E., Freeman, S., van Wagener, D., Xu, Q., & Voice, A. (2011). Aqueous 
piperazine as the new standard for CO2 capture technology. Chemical Engineering 
Journal, 171(3), 725–733. https://doi.org/10.1016/j.cej.2011.02.011 

  
  



第 7 章 結言と今後の展望 

256 
 

本ページは意図的に空白にしてあります． 
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付録 Aspen Plus® ENRTL-RK モデル

の物性計算 

 
(1)ENRTL-RK モデルの概要 

本論文の第 3 章と第 4 章で構築した Aspen Plus®の吸収液モデルでは，物性推算モデル

として，ENRTL-RK を用いている．ENRTL-RK は，電解質の活量係数計算に Electrolyte 
non-random two-liquid（ENRTL）を，また，気体の状態方程式に Redlich-Kwong 式を用

いるモデルである．しかしながら，Aspen Plus®が提供している CO2 分離回収用アミン吸収

液の ENRTL-RK 例示モデル(Aspen Technology, 2008a, 2008b)では，Redlich-Kwong 式の

代わりに，高圧でのフガシティ係数予測の観点で優れた Perturbed chain statistical 
associating fluid theory（PC-SAFT）式が用いられている(Aspen Technology, 2008b)．本

論文でも，上記の例示モデルに倣い，PC-SAFT 式を採用した ENRTL-RK モデルを用いて

いる．以降，本論文で用いた ENRTL-RK モデルの各種物性推算式を示す．なお，より詳細

な説明は，Aspen physical property system(Aspen Technology, 2012)やソフトウェア内の

Help から参照可能である． 
 
(2)各種推算式 
 モルエンタルピー 

ENRTL-RK モデルにおいて，混合物のモルエンタルピーは式(A. 1)に示すように各化学

種のモルエンタルピーとモル分率で表される．また，添え字のw，𝑠𝑠および𝑘𝑘はそれぞれ水，

水以外の分子およびイオンを表す．式(A. 2)，(A. 4)および(A. 5)に，水，水以外の分子およ

びイオンのモルエンタルピーの計算式をそれぞれ示す．また，Aspen Plus®内で，比熱は異

なる二つの温度での混合物のエンタルピー差より算出される．本論文内でのモデルでは，理

想気体比熱について，MEA，AMP および第 5 章の未知アミンの場合は式(A. 6)の Aspen 
ideal gas heat capacity polynomial 式（CPIG）を，PZ とギ酸の場合は，式(A. 7)の DIPPR 
Equation 107 式（CPIGDP）をそれぞれ用いた．式(A. 3)中の𝜌𝜌𝑖𝑖

∗,lは純物質の密度である．

蒸発潜熱について，MEA，PZ，ギ酸および未知アミンの場合は式(A. 9)の DIPPR 式を，

AMP では式(A. 11)の Watson 式をそれぞれ用いた．表 A. 1 に，モルエンタルピー計算に関

与する可変係数を示す． 
 

𝐻𝐻m∗ = 𝑥𝑥w𝐻𝐻w∗ + �𝑥𝑥𝑠𝑠𝐻𝐻𝑠𝑠
∗,l + �𝑥𝑥𝑘𝑘𝐻𝐻𝑘𝑘∞

𝑘𝑘𝑠𝑠

+ 𝐻𝐻m∗E (A. 1) 

𝐻𝐻w∗ = ∆f𝐻𝐻w
∗,ig + � 𝐶𝐶p,w

ig 𝑑𝑑𝑇𝑇
𝑇𝑇

298.15
− ∆vap𝐻𝐻w(𝑇𝑇) + � �𝑉𝑉∗,l − 𝑇𝑇 �

𝜕𝜕𝑉𝑉∗,l

𝜕𝜕𝜕𝜕 �
𝑃𝑃
�𝑑𝑑𝑃𝑃

𝑃𝑃

𝑃𝑃𝑖𝑖∗,l
 (A. 2) 
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𝑉𝑉∗,l = 1 𝜌𝜌𝑖𝑖
∗,l⁄  (A. 3) 

𝐻𝐻𝑠𝑠
∗,l(𝑇𝑇) = ∆f𝐻𝐻𝑠𝑠

∗,ig + � 𝐶𝐶p,𝑠𝑠
ig 𝑑𝑑𝑇𝑇

𝑇𝑇

298.15
− ∆vap𝐻𝐻𝑠𝑠(𝑇𝑇) (A. 4) 

𝐻𝐻𝑘𝑘∞ = ∆f𝐻𝐻𝑘𝑘
∞,aq + � 𝐶𝐶p,𝑘𝑘

∞,aq𝑑𝑑𝑇𝑇
𝑇𝑇

298.15
 (A. 5) 

𝐶𝐶p,𝑖𝑖
ig = 𝐶𝐶1𝑖𝑖 + 𝐶𝐶2𝑖𝑖𝑇𝑇 + 𝐶𝐶3𝑖𝑖𝑇𝑇2 + 𝐶𝐶4𝑖𝑖𝑇𝑇3 + 𝐶𝐶5𝑖𝑖𝑇𝑇4 + 𝐶𝐶6𝑖𝑖𝑇𝑇5 for  𝐶𝐶7𝑖𝑖 ≤ 𝑇𝑇 ≤ 𝐶𝐶8𝑖𝑖 (A. 6) 

𝐶𝐶p,𝑖𝑖
ig = 𝐶𝐶′1𝑖𝑖 + 𝐶𝐶′2𝑖𝑖 �

𝐶𝐶′3𝑖𝑖/𝑇𝑇
sinh(𝐶𝐶′3𝑖𝑖/𝑇𝑇)�

2
+ 𝐶𝐶′4𝑖𝑖 �

𝐶𝐶′5𝑖𝑖/𝑇𝑇
cosh(𝐶𝐶′5𝑖𝑖/𝑇𝑇)�

2
 for  𝐶𝐶′6𝑖𝑖 ≤ 𝑇𝑇 ≤ 𝐶𝐶′7𝑖𝑖 (A. 7) 

𝐶𝐶p,𝑖𝑖
∞,aq = 𝐶𝐶′′1𝑖𝑖 + 𝐶𝐶′′2𝑖𝑖𝑇𝑇 + 𝐶𝐶′′3𝑖𝑖𝑇𝑇2 +

𝐶𝐶′′4𝑖𝑖
𝑇𝑇 +

𝐶𝐶′′5𝑖𝑖
𝑇𝑇2 +

𝐶𝐶′′6𝑖𝑖
√𝑇𝑇

 for  𝐶𝐶′′7𝑖𝑖 ≤ 𝑇𝑇 ≤ 𝐶𝐶′′8𝑖𝑖 (A. 8) 

∆vap𝐻𝐻𝑖𝑖 = 𝐷𝐷1𝑖𝑖(1− 𝑇𝑇r𝑖𝑖)�𝐷𝐷2𝑖𝑖+𝐷𝐷3𝑖𝑖𝑇𝑇r𝑖𝑖+𝐷𝐷4𝑖𝑖𝑇𝑇r𝑖𝑖
2+𝐷𝐷5𝑖𝑖𝑇𝑇r𝑖𝑖3�  for   𝐷𝐷6𝑖𝑖 ≤ 𝑇𝑇 ≤ 𝐷𝐷7𝑖𝑖 (A. 9) 

𝑇𝑇r𝑖𝑖 =
𝑇𝑇
𝑇𝑇c𝑖𝑖

 (A. 10) 

∆vap𝐻𝐻𝑖𝑖(𝑇𝑇) = ∆vap𝐻𝐻𝑖𝑖(𝑇𝑇1)�
1− 𝑇𝑇

𝑇𝑇c𝑖𝑖

1−𝑇𝑇1
𝑇𝑇c𝑖𝑖

�
𝑎𝑎𝑖𝑖+𝑏𝑏𝑖𝑖�1−

𝑇𝑇
𝑇𝑇c𝑖𝑖

�

 for 𝑇𝑇 > 𝑇𝑇min (A. 11) 

 
表 A. 1 モルエンタルピー計算に関与する可変係数 

式中の記号 モデル内の可変係数表記名 

∆f𝐻𝐻𝑖𝑖
∗,ig DHFORM 

𝐶𝐶1𝑖𝑖～𝐶𝐶8𝑖𝑖 CPIG/1～CPIG/8 
𝐶𝐶′1𝑖𝑖～𝐶𝐶′7𝑖𝑖 CPIGDP/1～CPIGDP/7 
𝐶𝐶′′1𝑖𝑖～𝐶𝐶′′8𝑖𝑖 CPAQ0/1～CPAQ0/8 
𝐷𝐷1𝑖𝑖～𝐷𝐷7𝑖𝑖 DHVLDP/1～DHVLDP/7 

𝑇𝑇c𝑖𝑖 TC 
∆vap𝐻𝐻𝑖𝑖(𝑇𝑇1) DHVLWT/1 

𝑇𝑇1 DHVLWT/2 
𝑎𝑎𝑖𝑖 DHVLWT/3 
𝑏𝑏𝑖𝑖 DHVLWT/4 
𝑇𝑇min DHVLWT/5 

∆f𝐻𝐻𝑘𝑘
∞,aq DHAQFM 

 
 活量係数 

ENRTL-RK モデルにおいて，活量係数は，式(A. 12)により表される．同式において，
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ln 𝛾𝛾𝑖𝑖∗PDHおよびln 𝛾𝛾𝑖𝑖∗Bornは，それぞれ Pitzer-Debye-Hückel 式および Born 式による長距離

の相互作用（Long-range interaction）の項である．これらの式については，Aspen physical 
property system (Aspen Technology, 2012)に詳細な説明がある．アミン PCC の吸収液モ

デル構築においては，一般的に，局所的な相互作用（Local interaction）の項（ln 𝛾𝛾𝑖𝑖∗lc）に

関与する可変係数調整でフィッティングする．式(A. 13)，(A. 14)および(A. 15)に，分子，カ

チオンおよびアニオンの局所的な相互作用（Local interaction）の項をそれぞれ示す．添え

字の𝑐𝑐𝑐𝑐，𝐵𝐵はイオン，分子を表す． 
 

ln 𝛾𝛾𝑖𝑖∗ = ln 𝛾𝛾𝑖𝑖∗PDH + ln 𝛾𝛾𝑖𝑖∗Born + ln 𝛾𝛾𝑖𝑖∗lc (A. 12) 

ln 𝛾𝛾𝐵𝐵∗lc =
∑ 𝑋𝑋𝑗𝑗𝐺𝐺𝑗𝑗𝑗𝑗𝜏𝜏𝑗𝑗𝑗𝑗𝑗𝑗
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘𝑘𝑘

+�
𝑋𝑋𝐵𝐵′𝐺𝐺𝐵𝐵𝐵𝐵′
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘′𝑘𝑘𝐵𝐵′

�𝜏𝜏𝐵𝐵𝐵𝐵′ −
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘′𝜏𝜏𝑘𝑘𝑘𝑘′𝑘𝑘
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘′𝑘𝑘

�

+ ��
𝑋𝑋𝑎𝑎′

∑ 𝑋𝑋𝑎𝑎′′𝑎𝑎′′

𝑋𝑋𝑐𝑐𝐺𝐺𝐵𝐵𝐵𝐵,𝑎𝑎′𝑐𝑐
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑎𝑎′𝑐𝑐𝑘𝑘𝑎𝑎′

�𝜏𝜏𝐵𝐵𝐵𝐵,𝑎𝑎′𝑐𝑐 −
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑎𝑎′𝑐𝑐𝜏𝜏𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑎𝑎′𝑐𝑐𝑘𝑘

∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑎𝑎′𝑐𝑐𝑘𝑘
�

𝑐𝑐

+ ��
𝑋𝑋𝑐𝑐′

∑ 𝑋𝑋𝑐𝑐′′𝑐𝑐′′

𝑋𝑋𝑎𝑎𝐺𝐺𝐵𝐵𝐵𝐵,𝑐𝑐′𝑎𝑎
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑐𝑐′𝑎𝑎𝑘𝑘𝑐𝑐′

�𝜏𝜏𝐵𝐵𝐵𝐵,𝑐𝑐′𝑎𝑎 −
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑐𝑐′𝑎𝑎𝜏𝜏𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑐𝑐′𝑎𝑎𝑘𝑘

∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑐𝑐′𝑎𝑎𝑘𝑘
�

𝑎𝑎

 

(A. 13) 

1
𝑧𝑧𝑐𝑐

ln 𝛾𝛾𝑐𝑐∗lc = �
𝑋𝑋𝑎𝑎′

∑ 𝑋𝑋𝑎𝑎′′𝑎𝑎′′

∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑎𝑎′𝑐𝑐𝜏𝜏𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑎𝑎′𝑐𝑐𝑘𝑘
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑎𝑎′𝑐𝑐𝑘𝑘𝑎𝑎′

+ �
𝑋𝑋𝐵𝐵𝐺𝐺𝑐𝑐𝑐𝑐

∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘𝑘𝑘𝐵𝐵

�𝜏𝜏𝑐𝑐𝑐𝑐 −
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘𝜏𝜏𝑘𝑘𝑘𝑘𝑘𝑘
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘𝑘𝑘

�

+ ��
𝑋𝑋𝑐𝑐′

∑ 𝑋𝑋𝑐𝑐′′𝑐𝑐′′

𝑋𝑋𝑎𝑎𝐺𝐺𝑐𝑐𝑐𝑐,𝑐𝑐′𝑎𝑎
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑐𝑐′𝑎𝑎𝑘𝑘𝑐𝑐′

�𝜏𝜏𝑐𝑐𝑐𝑐,𝑐𝑐′𝑎𝑎 −
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑐𝑐′𝑎𝑎𝜏𝜏𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑐𝑐′𝑎𝑎𝑘𝑘

∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑐𝑐′𝑎𝑎𝑘𝑘
�

𝑎𝑎

 

(A. 14) 

1
𝑧𝑧𝑎𝑎

ln 𝛾𝛾𝑎𝑎∗lc = �
𝑋𝑋𝑐𝑐′

∑ 𝑋𝑋𝑐𝑐′′𝑐𝑐′′

∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑐𝑐′𝑎𝑎𝜏𝜏𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑐𝑐′𝑎𝑎𝑘𝑘
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑐𝑐′𝑎𝑎𝑘𝑘𝑐𝑐′

+ �
𝑋𝑋𝐵𝐵𝐺𝐺𝑎𝑎𝑎𝑎
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘𝑘𝑘𝐵𝐵

�𝜏𝜏𝑎𝑎𝑎𝑎 −
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘𝜏𝜏𝑘𝑘𝑘𝑘𝑘𝑘
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘𝑘𝑘

�

+ ��
𝑋𝑋𝑎𝑎′

∑ 𝑋𝑋𝑎𝑎′′𝑎𝑎′′

𝑋𝑋𝑐𝑐𝐺𝐺𝑎𝑎𝑎𝑎,𝑎𝑎′𝑐𝑐
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑎𝑎′𝑐𝑐𝑘𝑘𝑎𝑎′

�𝜏𝜏𝑎𝑎𝑎𝑎,𝑎𝑎′𝑐𝑐 −
∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑎𝑎′𝑐𝑐𝜏𝜏𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑎𝑎′𝑐𝑐𝑘𝑘

∑ 𝑋𝑋𝑘𝑘𝐺𝐺𝑘𝑘𝑘𝑘,𝑎𝑎′𝑐𝑐𝑘𝑘
�

𝑐𝑐

 

(A. 15) 

 
なお，これらの式の計算では以下式(A. 16)～(A. 23)の定義式が用いられる． 
 

𝐺𝐺𝑐𝑐𝑐𝑐 =
∑ 𝑋𝑋𝑎𝑎𝐺𝐺𝑐𝑐𝑐𝑐,𝐵𝐵𝑎𝑎
∑ 𝑋𝑋𝑎𝑎′𝑎𝑎′

 (A. 16) 

𝐺𝐺𝑎𝑎𝑎𝑎 =
∑ 𝑋𝑋𝑐𝑐𝐺𝐺𝑐𝑐𝑐𝑐,𝐵𝐵𝑐𝑐
∑ 𝑋𝑋𝑐𝑐′𝑐𝑐′

 (A. 17) 
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𝛼𝛼𝐵𝐵𝐵𝐵 = 𝛼𝛼𝑐𝑐𝑐𝑐 =
∑ 𝑋𝑋𝑎𝑎𝛼𝛼𝐵𝐵,𝑐𝑐𝑐𝑐𝑎𝑎
∑ 𝑋𝑋𝑎𝑎′𝑎𝑎′

 (A. 18) 

𝛼𝛼𝐵𝐵𝐵𝐵 = 𝛼𝛼𝑎𝑎𝑎𝑎 =
∑ 𝑋𝑋𝑐𝑐𝛼𝛼𝐵𝐵,𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐
∑ 𝑋𝑋𝑐𝑐′𝑐𝑐′

 (A. 19) 

𝜏𝜏𝑐𝑐𝑐𝑐 = −
ln𝐺𝐺𝑐𝑐𝑐𝑐
𝛼𝛼𝑐𝑐𝑐𝑐

 (A. 20) 

𝜏𝜏𝑎𝑎𝑎𝑎 = −
ln𝐺𝐺𝑎𝑎𝑎𝑎
𝛼𝛼𝑎𝑎𝑎𝑎

 (A. 21) 

𝜏𝜏𝐵𝐵𝐵𝐵,𝑐𝑐𝑐𝑐 = 𝜏𝜏𝑎𝑎𝑎𝑎 − 𝜏𝜏𝑐𝑐𝑐𝑐,𝐵𝐵 + 𝜏𝜏𝐵𝐵,𝑐𝑐𝑐𝑐 (A. 22) 

𝜏𝜏𝐵𝐵𝐵𝐵,𝑎𝑎𝑎𝑎 = 𝜏𝜏𝑐𝑐𝑐𝑐 − 𝜏𝜏𝑐𝑐𝑐𝑐,𝐵𝐵 + 𝜏𝜏𝐵𝐵,𝑐𝑐𝑐𝑐 (A. 23) 

 
上記の式において，𝐺𝐺𝐵𝐵,𝐵𝐵′， 𝐺𝐺𝐵𝐵,𝑐𝑐𝑐𝑐，𝐺𝐺𝑐𝑐𝑐𝑐,𝐵𝐵，𝜏𝜏𝐵𝐵,𝐵𝐵′， 𝜏𝜏𝐵𝐵,𝑐𝑐𝑐𝑐および𝜏𝜏𝑐𝑐𝑐𝑐,𝐵𝐵は式(A. 24)，(A. 25)を用

いて計算される．同式において，添え字の𝑖𝑖，𝑗𝑗は分子あるいはイオンペアを表す．表 A. 2 に，

それぞれの添え字の組み合わせにおけるモデル内での可変係数の表記名を示す．なお，イオ

ンペアとイオンペアの組み合わせは調整の対象外とした． 
 

𝐺𝐺𝑖𝑖𝑖𝑖 = exp (−𝛼𝛼𝑖𝑖𝑖𝑖𝜏𝜏𝑖𝑖𝑖𝑖) (A. 24) 

𝜏𝜏𝑖𝑖𝑖𝑖 = 𝑎𝑎𝑖𝑖𝑖𝑖 +
𝑏𝑏𝑖𝑖𝑖𝑖
𝑇𝑇  (A. 25) 

 
表 A. 2 活量係数計算に関与する可変係数 

式中の記号 化学種𝑖𝑖,𝑗𝑗の組み合わせ* モデル内の可変係数表記名 
 𝑖𝑖  𝑗𝑗   

𝑎𝑎𝑖𝑖𝑖𝑖 𝐵𝐵  𝐵𝐵  NRTL/1 
𝑏𝑏𝑖𝑖𝑖𝑖 𝐵𝐵  𝐵𝐵  NRTL/2 
𝛼𝛼𝑖𝑖𝑖𝑖 𝐵𝐵  𝐵𝐵  NRTL/3 
𝑎𝑎𝑖𝑖𝑖𝑖 𝐵𝐵  𝑐𝑐𝑎𝑎  GMENCC 
𝑏𝑏𝑖𝑖𝑖𝑖 𝐵𝐵  𝑐𝑐𝑎𝑎  GMENCD 
𝛼𝛼𝑖𝑖𝑖𝑖 𝐵𝐵  𝑐𝑐𝑎𝑎  GMENCN 
𝑎𝑎𝑖𝑖𝑖𝑖 𝑐𝑐𝑎𝑎  𝐵𝐵  GMENCC 
𝑏𝑏𝑖𝑖𝑖𝑖 𝑐𝑐𝑎𝑎  𝐵𝐵  GMENCD 
𝛼𝛼𝑖𝑖𝑖𝑖 𝑐𝑐𝑎𝑎  𝐵𝐵  GMENCN 

*𝐵𝐵，𝑐𝑐𝑐𝑐はそれぞれ分子，イオンペアを表す． 
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 飽和蒸気圧 
ENRTL-RK モデルにおいて，飽和蒸気圧は PL0XANT により計算され，式(A. 26)の

Antoine 式が用いられる．本論文のモデルでは，いずれの化学種についても同式を用いた．

表 A. 3 に飽和蒸気圧計算に関与する可変係数を示す．  
 

ln𝑃𝑃𝑖𝑖
∗,l = 𝐶𝐶1𝑖𝑖 + 𝐶𝐶2𝑖𝑖

𝑇𝑇+𝐶𝐶3𝑖𝑖
+ 𝐶𝐶4𝑖𝑖𝑇𝑇 + 𝐶𝐶5𝑖𝑖 ln𝑇𝑇 + 𝐶𝐶6𝑖𝑖𝑇𝑇𝐶𝐶7𝑖𝑖  for  𝐶𝐶8𝑖𝑖 ≤ 𝑇𝑇 ≤ 𝐶𝐶9𝑖𝑖 (A. 26) 

 
表 A. 3 飽和蒸気圧計算に関与する可変係数 

式中の記号 モデル内の可変係数表記名 
𝐶𝐶1𝑖𝑖～𝐶𝐶9𝑖𝑖 PLXANT/1～PLXANT/9 

 
 密度 

ENRTL-RK モデルでは，電解質水溶液のモル体積𝑉𝑉mlを VAQCLK で計算しており，式(A. 
27)に示す Clarke 式が用いられる．式(A. 29)は，DIPPR 式による分子のモル体積の計算式

である．本論文のモデルでは，いずれの分子についても同式を用いた．表 A. 4 に，密度計

算に関与する可変係数の表記名を示す．同表において，VLCLK/1 が未入力である場合，𝑉𝑉𝑐𝑐𝑐𝑐
は VLBROC と CHARGE を用いて式(A. 32)より算出される．𝑥𝑥𝑐𝑐𝑐𝑐はイオンの見かけのモル

分率である． 
 

𝑉𝑉ml = 𝑉𝑉sl + 𝑉𝑉el (A. 27) 

𝑉𝑉sl = � 𝑥𝑥𝑖𝑖𝑉𝑉𝑖𝑖
∗,l

𝑛𝑛

𝑖𝑖=1
+ � 𝑥𝑥𝑖𝑖� 𝐾𝐾𝑖𝑖𝑖𝑖�𝑉𝑉𝑖𝑖

∗,l𝑉𝑉𝑗𝑗
∗,l�

0.5𝑛𝑛

𝑗𝑗=𝑖𝑖

𝑛𝑛

𝑖𝑖=1
 (A. 28) 

1
𝑉𝑉𝑖𝑖
∗,l = 𝐶𝐶1𝑖𝑖/𝐶𝐶2𝑖𝑖

1+�1− 𝑇𝑇
𝐶𝐶3𝑖𝑖

�
𝐶𝐶4𝑖𝑖

 for   𝐶𝐶6𝑖𝑖 ≤ 𝑇𝑇 ≤ 𝐶𝐶7𝑖𝑖 (A. 29) 

𝑉𝑉el=Σ𝑐𝑐𝑐𝑐𝑥𝑥𝑐𝑐𝑐𝑐𝑉𝑉𝑐𝑐𝑐𝑐 (A. 30) 

𝑉𝑉𝑐𝑐𝑐𝑐 = 𝑉𝑉𝑐𝑐𝑐𝑐∞ + 𝐴𝐴𝑐𝑐𝑐𝑐
�Σ𝑐𝑐𝑐𝑐𝑥𝑥𝑐𝑐𝑐𝑐

1 + �Σ𝑐𝑐𝑐𝑐𝑥𝑥𝑐𝑐𝑐𝑐
 (A. 31) 

𝑉𝑉𝑐𝑐𝑐𝑐∞ = (𝑉𝑉𝑉𝑉𝑐𝑐1 + 298.15𝑉𝑉𝑉𝑉𝑐𝑐2)𝑧𝑧𝑎𝑎 + (𝑉𝑉𝑉𝑉𝑎𝑎1 + 298.15𝑉𝑉𝑉𝑉𝑎𝑎2)𝑧𝑧𝑐𝑐 (A. 32) 
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表 A. 4 密度計算に関与する可変係数 

式中の記号 モデル内の可変係数表記名 
𝐶𝐶1𝑖𝑖～𝐶𝐶7𝑖𝑖 DNLDIP/1～DNLDIP/7 
𝑉𝑉𝑐𝑐𝑐𝑐∞ VLCLK/1 
𝐴𝐴𝑐𝑐𝑐𝑐 VLCLK/2 
𝑉𝑉𝑉𝑉1 VLBROC/1 
𝑉𝑉𝑉𝑉2 VLBROC/2 
𝑧𝑧 CHARGE 
𝐾𝐾𝑖𝑖𝑖𝑖 VLQKIJ 

 
 粘度 

ENRTL-RK モデルでは，電解質水溶液の粘度𝜂𝜂lを MUL2JONS で計算しており，式(A. 
33)の Jones-Dole 式が用いられる．𝜂𝜂solvは溶媒の粘度である．なお，式(A. 36)は，DIPPR
式による分子の粘度計算式である．本論文のモデルでは，いずれの分子についても同式を用

いた．本論文のモデルでは，Aspen Plus®の例示モデルに倣い，オプションコード 1，2，3
はそれぞれ 1，1，2 とした．これらのオプションコードの設定により，混合物の粘度計算

において，𝑥𝑥𝑖𝑖にはモル分率の代わりに重量分率が用いられ，計算式には式(A. 34)の Aspen 
liquid mixture viscosity model が用いられる．表 A. 5 に，粘度計算に関与する可変係数を

示す． 
 

𝜂𝜂l = 𝜂𝜂solv �1 + �Δ𝜂𝜂𝑐𝑐𝑐𝑐l
𝑐𝑐𝑐𝑐

� (A. 33) 

ln 𝜂𝜂solv = � 𝑥𝑥𝑖𝑖 ln 𝜂𝜂𝑖𝑖
∗,l

𝑛𝑛

𝑖𝑖=1
+ � � 𝑘𝑘𝑖𝑖𝑖𝑖

𝑛𝑛

𝑗𝑗>𝑖𝑖
𝑥𝑥𝑖𝑖𝑥𝑥𝑗𝑗 ln 𝜂𝜂𝑖𝑖𝑖𝑖

𝑛𝑛

𝑖𝑖=1

+ � 𝑥𝑥𝑖𝑖
𝑛𝑛

𝑖𝑖=1
�� 𝑥𝑥𝑗𝑗�𝑙𝑙𝑖𝑖𝑖𝑖 ln 𝜂𝜂𝑖𝑖𝑖𝑖�

1/3𝑛𝑛

𝑗𝑗≠𝑖𝑖
�
3

 
(A. 34) 

𝜂𝜂𝑖𝑖𝑖𝑖 =
�ln 𝜂𝜂𝑖𝑖

∗,l − ln 𝜂𝜂𝑗𝑗
∗,l�

2  (A. 35) 

ln𝜇𝜇𝑖𝑖
∗,l = 𝐶𝐶1𝑖𝑖 +

𝐶𝐶2𝑖𝑖
𝑇𝑇 + 𝐶𝐶3𝑖𝑖 ln𝑇𝑇 + 𝐶𝐶4𝑖𝑖𝑇𝑇𝐶𝐶5𝑖𝑖  for   𝐶𝐶6𝑖𝑖 ≤ 𝑇𝑇 ≤ 𝐶𝐶7𝑖𝑖 (A. 36) 

𝑘𝑘𝑖𝑖𝑖𝑖 = 𝑎𝑎𝑖𝑖𝑖𝑖 +
𝑏𝑏𝑖𝑖𝑖𝑖
𝑇𝑇r

+ 𝑐𝑐𝑖𝑖𝑖𝑖 ln𝑇𝑇r + 𝑑𝑑𝑖𝑖𝑖𝑖𝑇𝑇r + 𝑒𝑒𝑖𝑖𝑖𝑖𝑇𝑇r2 (A. 37) 

𝑙𝑙𝑖𝑖𝑖𝑖 = 𝑎𝑎′𝑖𝑖𝑖𝑖 +
𝑏𝑏′𝑖𝑖𝑖𝑖
𝑇𝑇r

+ 𝑐𝑐′𝑖𝑖𝑖𝑖 ln𝑇𝑇r + 𝑑𝑑′𝑖𝑖𝑖𝑖𝑇𝑇r + 𝑒𝑒′𝑖𝑖𝑖𝑖𝑇𝑇r
2 (A. 38) 

𝑇𝑇r =
𝑇𝑇
𝑇𝑇ref

 (A. 39) 
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Δ𝜂𝜂𝑐𝑐𝑐𝑐l = 𝐴𝐴𝑐𝑐𝑐𝑐�𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐a + 𝐵𝐵𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐a  (A. 40) 

𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐a =
𝑥𝑥𝑐𝑐𝑐𝑐a

𝑉𝑉ml
 (A. 41) 

𝐴𝐴𝑐𝑐𝑐𝑐 =
1.45

𝜇𝜇solvl (2𝜀𝜀𝜀𝜀)1 2�
�
𝐿𝐿𝑐𝑐 + 𝐿𝐿𝑎𝑎
4𝐿𝐿𝑐𝑐𝐿𝐿𝑎𝑎

−
𝐿𝐿𝑐𝑐 − 𝐿𝐿𝑎𝑎

�3 + √2�𝐿𝐿𝑐𝑐𝐿𝐿𝑎𝑎(𝐿𝐿𝑐𝑐 + 𝐿𝐿𝑎𝑎)
� (A. 42) 

𝐿𝐿𝑎𝑎 = 𝑙𝑙𝑎𝑎,1 + 𝑙𝑙𝑎𝑎,2𝑇𝑇 (A. 43) 

𝐿𝐿𝑐𝑐 = 𝑙𝑙𝑐𝑐,1 + 𝑙𝑙𝑐𝑐,2𝑇𝑇 (A. 44) 

𝐵𝐵𝑐𝑐𝑐𝑐 = �𝑏𝑏𝑐𝑐,1 + 𝑏𝑏𝑐𝑐,2𝑇𝑇� + �𝑏𝑏𝑎𝑎,1 + 𝑏𝑏𝑎𝑎,2𝑇𝑇� (A. 45) 

  
表 A. 5 粘度計算に関与する可変係数 

式中の記号 モデル内の可変係数表記名 
𝐶𝐶1𝑖𝑖～𝐶𝐶7𝑖𝑖 MULDIP/1～MULDIP/7 
𝑎𝑎𝑖𝑖𝑖𝑖～𝑒𝑒𝑖𝑖𝑖𝑖 MUKIJ/1～MUKIJ/5 
𝑎𝑎′𝑖𝑖𝑖𝑖～𝑒𝑒′𝑖𝑖𝑖𝑖 MULIJ/1～MULIJ/5 

𝑙𝑙1 IONMOB/1 
𝑙𝑙2 IONMOB/2 
𝑏𝑏1 IONMUB/1 
𝑏𝑏2 IONMUB/2 

 
 拡散係数 

ENRTL-RK モデルでは，拡散係数を DL0NST で計算しており，分子およびイオンの拡

散係数の計算に式(A. 46)の Wilke-Chang 式および式(A. 48)の Nernst-Hartley 式がそれぞ

れ用いられる．式(A. 46)と式(A. 47)の𝜑𝜑は Association factor で，水溶液の場合 2.26 に設定

される．式(A. 48)のFはファラデー定数（9.65 × 10−7 C/kmol）である．式(A. 46)の𝑛𝑛lは，溶

媒など非拡散性の化学種の混合粘度である．表 A. 6 に，拡散係数計算に関与する可変係数

を示す．なお，本論文の各吸収液モデルにおけるオプションコード 1 には 1 を入力し，混

合物の粘度計算においてモル分率の代わりに重量分率を用いる設定とした． 
 

𝐷𝐷𝑖𝑖l = 1.17282 × 10−16
(𝜑𝜑𝑀𝑀)1 2� 𝑇𝑇

𝑛𝑛l�𝑉𝑉b𝑖𝑖
∗,l�

0.6 (A. 46) 

𝜑𝜑𝑀𝑀 =
∑ 𝑥𝑥𝑗𝑗𝜑𝜑𝑗𝑗𝑀𝑀𝑗𝑗𝑗𝑗≠𝑖𝑖
∑ 𝑥𝑥𝑗𝑗𝑗𝑗≠𝑖𝑖

 (A. 47) 
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𝐷𝐷𝑖𝑖 = �
R𝑇𝑇
𝑧𝑧𝑖𝑖F2

� �𝑙𝑙1,𝑖𝑖 + 𝑙𝑙2,𝑖𝑖𝑇𝑇��𝑥𝑥𝑘𝑘
𝑘𝑘

 (A. 48) 

 
表 A. 6 拡散係数計算に関与する可変係数 

式中の記号 モデル内の可変係数表記名 
𝑀𝑀 MW 
𝑉𝑉b𝑖𝑖
∗,l VB 
𝑧𝑧 CHARGE 
𝑙𝑙1 IONMOB/1 
𝑙𝑙2 IONMOB/2 

 
 表面張力 

ENRTL-RK モデルでは，電解質水溶液の表面張力𝜎𝜎lを SIG2ONSG で計算しており，式

(A. 49)の Onsager-Samaras の式が用いられる．式(A. 50)において，𝑟𝑟は−9 から 1 の間の整

数で，オプションコード 1 で設定可能な値である．本論文の各吸収液モデルにおけるオプ

ションコード 1 の設定は，本文第 3 章から第 5 章の各モデルの説明に記載した．同式にお

いて，対象とする化学種の範囲𝑚𝑚をオプションコード 2 で設定可能であり，本論文では，例

示モデルに倣い 1 を入力した．𝜀𝜀solvは液体混合物の比誘電率である．式(A. 51)は，DIPPR
式による分子の表面張力の計算式である．本論文のモデルでは，いずれの分子についても同

式を用いた．表 A. 7 に，表面張力計算に関与する可変係数を示す． 
 

𝜎𝜎l = 𝜎𝜎solv �1 + �𝑥𝑥𝑐𝑐𝑎𝑎a Δ𝜎𝜎𝑐𝑐𝑐𝑐
𝑐𝑐𝑐𝑐

� (A. 49) 

𝜎𝜎solv𝑟𝑟 = �𝑥𝑥𝑖𝑖�𝜎𝜎𝑖𝑖
∗,l�

𝑟𝑟
𝑚𝑚

𝑖𝑖

 (A. 50) 

𝜎𝜎𝑖𝑖
∗,l = 𝐶𝐶1𝑖𝑖(1− 𝑇𝑇r𝑖𝑖)�𝐶𝐶2𝑖𝑖+𝐶𝐶3𝑖𝑖𝑇𝑇r𝑖𝑖+𝐶𝐶4𝑖𝑖𝑇𝑇r𝑖𝑖

2+𝐶𝐶5𝑖𝑖𝑇𝑇r𝑖𝑖3�  for   𝐶𝐶6𝑖𝑖 ≤ 𝑇𝑇 ≤ 𝐶𝐶7𝑖𝑖 (A. 51) 

𝑇𝑇r𝑖𝑖 =
𝑇𝑇
𝑇𝑇c𝑖𝑖

 (A. 52) 

Δ𝜎𝜎𝑐𝑐𝑐𝑐 =
80
𝜀𝜀solv

𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐a log�
1.13 × 10−13(𝜀𝜀solv𝑇𝑇)3

𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐𝑐a
� (A. 53) 

 
表 A. 7 表面張力計算に関与する可変係数 

式中の記号 モデル内の可変係数表記名 
𝐶𝐶1𝑖𝑖～𝐶𝐶7𝑖𝑖 SIGDIP/1～SIGDIP/7 
𝑇𝑇c𝑖𝑖 TC 
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 熱伝導率 
ENRTL-RK モデルでは，電解質水溶液の熱伝導率𝑘𝑘lを KL2RDL で計算しており，式(A. 

54)の Riedel 式が用いられる．𝑘𝑘solvl は溶媒の熱伝導率である．𝑤𝑤𝑖𝑖は重量分率である．式(A. 
55)において，指数𝑛𝑛は 2 つのオプションコードによって決定される．オプションコード 1 を

0 に設定した場合，𝑛𝑛はオプションコード 2 の値によって決まる．オプションコード 1 を 1
に設定した際は，𝑘𝑘𝑖𝑖,max

∗,l /𝑘𝑘𝑖𝑖,min
∗,l > 2の場合は𝑛𝑛=1 として計算され，それ以外の場合はオプシ

ョンコード 2 の値によって決まる．表 A. 8 にそれぞれのオプションコード 2 の値における

𝑛𝑛の値を示す．本論文の各吸収液モデルにおけるこれらのオプションコードの設定は，本文

第 3 章から第 5 章の各モデルの説明に記載した．式(A. 56)は，DIPPR 式による分子の熱伝

導率の計算式である．本論文のモデルでは，いずれの分子についても同式を用いた．表 A. 
9 に熱伝導率計算に関与する可変係数を示す． 
 

𝑘𝑘l = �𝑘𝑘solv@293 K
l + �(𝑎𝑎𝑐𝑐 + 𝑎𝑎𝑎𝑎)

𝑥𝑥𝑐𝑐𝑐𝑐a

𝑉𝑉ml𝑐𝑐𝑎𝑎

�
𝑘𝑘solv@𝑇𝑇l

𝑘𝑘solv@293 K
l  (A. 54) 

�𝑘𝑘solvl �
𝑛𝑛

= �𝑤𝑤𝑖𝑖
𝑖𝑖

�𝑘𝑘𝑖𝑖
∗,l�

𝑛𝑛
 (A. 55) 

𝑘𝑘𝑖𝑖
∗,l = 𝐶𝐶1𝑖𝑖 + 𝐶𝐶2𝑖𝑖𝑇𝑇 + 𝐶𝐶3𝑖𝑖𝑇𝑇2 + 𝐶𝐶4𝑖𝑖𝑇𝑇3 + 𝐶𝐶5𝑖𝑖𝑇𝑇4 for  𝐶𝐶6𝑖𝑖 ≤ 𝑇𝑇 ≤ 𝐶𝐶7𝑖𝑖 (A. 56) 

 
表 A. 8 オプションコード 2 に対応する𝑛𝑛の値 

オプションコード 2 の値 𝑛𝑛の値 
0 −2 
1 0.4 
2 1 

 
表 A. 9 熱伝導率計算に関与する可変係数 

式中の記号 モデル内の可変係数表記名 
𝐶𝐶1𝑖𝑖～𝐶𝐶7𝑖𝑖 KLDIP/1～KLDIP/7 

𝑎𝑎𝑖𝑖 IONRDL 
 
主な記号 
𝐶𝐶p 比熱 
𝐷𝐷 拡散係数 
F ファラデー定数 
𝐻𝐻 エンタルピー 
𝑘𝑘 熱伝導率 



付録 Aspen Plus® ENRTL-RK モデルの物性計算 

266 
 

𝑀𝑀 分子量 
𝑛𝑛l 溶媒など非拡散性の化学種の混合粘度 
𝑃𝑃  圧力 
R 気体定数 
𝑇𝑇  温度 
𝑉𝑉 モル体積 
𝑤𝑤 質量分率 
𝑥𝑥 モル分率 
𝑧𝑧 電荷 
𝜀𝜀 比誘電率 
𝛾𝛾 活量係数 
𝜂𝜂 粘度 
𝜌𝜌 密度 
𝜎𝜎 表面張力 
 
Subscripts 
a みかけの 
aq 水溶液 
b 沸点 
𝐵𝐵 分子 
c 臨界 
𝑐𝑐𝑐𝑐 カチオン，アニオン 
E 過剰 
f 生成 
g ガス 
𝑖𝑖 化学種 
ig 理想気体 
𝑗𝑗 化学種 
𝑘𝑘 化学種 
l 液体 
lc local 
m モル 
max 最大 
min 最小 
PDH Pitzer-Debye-Hückel 
ref 標準 
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𝑠𝑠 溶媒 
solv 混合溶媒 
vap 蒸発潜熱 
w 水 
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