
シンセシオロジー　研究論文

−163−Synthesiology　Vol.7 No.3 pp.163-178（Aug. 2014）

1　はじめに
化学産業の全消費エネルギーの中で、分離技術の主役

である蒸留塔が占める割合は一番大きく、約 40 % もある
と言われており、その省エネ対策が国家的な問題となって
久しい。蒸留塔における省エネ対策を目指して、ニューサ
ンシャイン計画における「広域エネルギー利用ネットワーク
システム開発プロジェクト」で「内部熱交換による省エネ蒸
留技術の基礎研究」（以下、第一期プロジェクトと呼ぶ）
の開発が推進された。さらに、第一期プロジェクト終了後、
2002 年度から 4 年間、「地球温暖化防止新技術プログラ
ム」の一環として「内部熱交換による省エネ蒸留技術開発」
（以下、第二期プロジェクトと呼ぶ）[1][2] が（独）新エネル
ギー・産業技術総合開発機構（以下 NEDO と記す）の省
エネルギー技術開発部のもとで実施された。その目的は、
枯渇が危ぶまれる化石資源の消費量の節減すなわち省エ
ネルギー技術の開発であった。本プロジェクト全体を総括

する（独）産業技術総合研究所をリーダーとし [1]、丸善石
油化学（株）、関西化学機械製作（株）、木村化工機（株）、
日本酸素（株）（現 大陽日酸（株））、（株）神戸製鋼所（2002
年度まで）が参画して推進された。省エネ率の目標値とし
ては、同じ蒸留条件の通常塔の消費エネルギーの 30 % 以
上の節減と設定された。

このチーム中の石油・化学産業分野のグループは 2005
年 2 月に丸善石油化学（株）千葉工場にシクロペンタン
精製プラント（C5-splitter）の第 1 塔（泡鐘段通常塔）を
内部熱交換式蒸留塔（HIDiC）化の対象とし、充填塔式
HIDiC パイロットプラントを建設した。連続 1000 時間の
試運転を行い、既設第 1 塔と比較して 60 % 以上の非常に
高い省エネ率が達成されて大成功となった [1]-[3]。このパイ
ロットプラントでは、混合ガソリンからシクロペンタンを精
製するクリーン系を扱うことから、木村化工機（株）が開
発した充填塔式 HIDiC が採用された。
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その選定理由は当時、大学等の蒸留研究には主に充填
塔式が用いられていたせいで、第一期、第二期プロジェク
トで先に開発がスタートして議論が進んでいた充填塔式
HIDiC のデータが充実していたこと、伝熱面での還流液
による濡れを旨くやれば大きな省エネ効果も期待できるこ
と、適用対象のシクロペンタン精製プロセスはクリーンな石
油系 12 成分からなる混合ガソリンで内部で反応も起きな
いために充填物の目詰まりや加熱面でのファウリングの恐
れがないことであった。

その後、2006 年より2 年間、この HIDiC 技術の実用化・
普及を目的として、産業技術総合研究所主導の HIDiC コン
ソーシアムによる共同研究が実施された。しかし、HIDiC
技術の省エネ効果の大きさは一般に認知されたものの、上
記パイロットプラントに続く実用化の実績がなかなか挙がら
ず、普及への道が閉ざされていた。その原因は、①石油化
学産業は通常、高温熱分解のクラッカーを所有しており、
この高温のエネルギー源をカスケード的に有効に使ってい
るため、蒸留に要する温度レベルの水蒸気は大量に余って
いる実情があった。②開発された HIDiC は高温プロセス
中の蒸気に防爆が必要な大きな排気速度の圧縮機を必要
とするため、例えばバイオマスのような汚れ系混合物（発
酵残渣となるリグニン、グルカン、灰分、発酵に使われた
酵素タンパク質等々を含む）を対象とすることが困難であ
り、他の産業への展開が困難であった。そこで、当社では、
蒸留プロセス中の蒸気に圧縮機を使用しなくても HIDiC
のヒートポンプ効果を応用できる、圧縮機なしの HIDiC シ
ステムを考案し、特許 [4] を取得し、その基盤技術開発の
ために 2007 年から 3 年間、当社独自で NEDO 先導研究
プロジェクト [5]（以下、第三期プロジェクトと呼ぶ）を実施
した。この結果、圧縮機なしでも、目標とした 30 % 以上
の省エネ率を十分に達成できることを確認した。

この成果を基に、化石資源に代わる新エネルギー源のバ
イオマスエネルギーの開発において、その製造コスト削減
には使用酵素・酵母のコストだけでなく、分離濃縮の蒸留
コストの削減がキーポイントになっていることに着目するこ
とにより、NEDO のバイオマスエネルギー等高効率転換技
術開発（先導技術開発）の中の「セルロースエタノール高効
率製造のための環境調和型統合プロセス開発」（2008 ～
2012）[6] に参画して、発酵モロミからのエタノール濃縮プロ
セスに HIDiC 技術を応用する省エネ技術開発を担当する
こととなった。（以下、第四期プロジェクトと呼ぶ）汚れ系
であるバイオエタノールの蒸留プロセスという困難な対象に
HIDiC 技術を応用したい一心で挑戦し続け、やっと 2012
年にベンチプラントを建設することができた。その試運転
の結果、2013 年 2 月に省エネ目標を達成できただけでな

く、将来の応用展開の可能性を示すことができたので、そ
こに至る経緯に沿って技術開発 [7] の進め方の論文として報
告する。

2　技術開発プロジェクトの進め方について
この論文の技術開発の詳細については、3 章、4 章で述

べることとし、Synthesiology の観点に立って、第 2 章で、
この技術開発をいかに進めたか、また、その道の難題が
立ちはだかる分岐点をいかにブレークスルーしてきたかを
分析し、見直しをして、技術開発の方法論の具体例として
抽出することとした。
2.1　問題点の把握と目的設定

HIDiC 開発が関わるNEDOプロジェクトNo.P02020「内
部熱交換による省エネ蒸留技術開発」（第二期プロジェク
ト）の当初の課題は地球温暖化抑止のための京都議定書
から発してきたものであり、国家のエネルギー・環境政策
の重要問題であった。化学工業の重要プロセスの一つであ
り、エネルギー消費が大きい蒸留プロセスの消費エネルギー
を節減することができれば、原油輸入量を減らせるだけで
なく、CO2 排出量の削減にも大きく貢献できることから本
プロジェクトは立ち上げられた。化学プロセスの省エネ技
術としては、石油ショック後のフローシステムの無駄を省く
合理化技術やプロセス改良、その後の多重効用技術等が
当時すでに実現していたが、省エネルギーのためのプロセ
ス改善が相当に進められていた日本の化学工業にとって、
さらに大幅なエネルギーの節減を迫られても、簡単な方法
はなく、抜本的な技術開発が必要であった。そこでチャレ
ンジしようと着目されたのが、ヒートポンプ原理を応用した
内部熱交換式蒸留システムであった。このプロセスシステム
の工学的アイデアは Mahら [8] によって発表されたが、誰に
も注目されず、廃案のような状態であった。その原因はシス
テム工学的解析のみの論文であり、トータルシステムはサ
ブシステムの繋がりを単なるブラックボックスの連結で表現
されており、蒸留工学分野からは実現の可能性があるかど
うか、あまり理解されず、議論もされず、実際の蒸留塔の
具体的な塔内構造もイメージしにくかったこと、また回収
部から濃縮部へ入る蒸気を防爆で大きな排気速度の圧縮
機で圧縮することには蒸留工学の立場からは違和感があっ
たこと、などが考えられる。それに気づいた京都大学の故
高松武一郎教授が音頭をとり、これを何とか実用化するた
めに、技術開発プロジェクトとして立ち上げようとされたの
が発端であった。

最初に提案された標準型内部熱交換式蒸留塔 HIDiC[8]

の構造とそのフローは二重管式で表すと図1のようになる。
原料供給段より下にあるべき回収部の頂部から排出してき
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た蒸気を圧縮機で加圧してから原料供給段より上にあるべ
き濃縮部の底部へ圧入する。圧縮機による加圧で回収部
より沸点が上昇した濃縮部を回収部と熱的接触させると濃
縮部で塔内を上昇する蒸気の部分凝縮が起きて、それによ
り放出された潜熱は内部熱交換により回収部に伝わり、塔
内を流下する還流液の蒸発に使われるのでリボイラの必要
蒸気発生量すなわち加熱負荷が大きく節減される仕組みに
なっている。濃縮部での凝縮により塔頂コンデンサの冷却
負荷も当然軽減される。
2.2　プロセス工学と伝熱工学の連携

最初、第一期プロジェクトのメンバーは Mahら [8] の論文
の可能性に気づいたプロセスシステム工学研究者・技術者
が主体となり、プラントメーカーとユーザーの石油化学会社
がグループを組んでスタートしていた。当時の蒸留工学の
教育・研究は、気液平衡論の熱力学と理想段（平衡段）
モデルに基づくプロセスシステム工学が中心になってなされ
ていたが、蒸留プロセス自体、熱と物質の同時移動で進
行する現象であり、内部熱交換式蒸留プロセスではなおさ
ら移動速度論的な伝熱工学が重要な役割を果たすことが
予想され、伝熱工学系の研究者も第二期プロジェクトから
参加することになった。その結果、技術開発の目標が具体
的になり、内部熱交換の伝熱工学的アプローチによる熱的
設計のデータベースの構築を中心に技術開発プロジェクト
は推進されることとなった。すなわち蒸留塔の濃縮部を加
圧して沸点を回収部より高くして、濃縮部と回収部を熱的
接触させれば、回収部の還流液の再蒸発による蒸気発生
により、リボイラの加熱負荷が軽減されて、大きな省エネ
効果が期待されるので、濃縮部−回収部間の内部熱交換
による総括伝熱係数と伝熱面積の積 UA（一種の総括伝熱
容量係数）が重要な制御パラメータとなり、実機を想定し

た実験装置による、このデータの集積が一つの重要課題と
なった。

UA のデータベースを基盤に内部熱交換を伴う蒸留プロ
セスのシミュレーションをすることにより、実機スケールで
の HIDiC の適用性解析ができるようになり、いろいろな系
に対する実用化の可能性が検討されるようになった。前述
のように、これらの結果を基に C5-splitter の第 1 塔に代
る充填式 HIDiC パイロットプラントが建設され、第二期プ
ロジェクトを成功することができた [2][3]。
2.3　普及目的の新しいシステムの考案　－第三期プロ
ジェクト－

第二期プロジェクトにおいて、シクロペンタンをキーコン
ポーネントとする実際の混合ガソリンを使っての連続運転
1000 時間により省エネ率が 60 % を超える大成功を収めた
HIDiC パイロットプラントは圧縮機を用いた標準型 HIDiC
であり、クリーン系の蒸留プロセスに適用したため、これ
に続くその後の実用化が進まなかった。

この HIDiC 技術がなかなか普及しない原因を考えると、
圧縮機を防爆にしなければならずかなり高価になり、トー
タルの設備費が明確でないこと、現実には圧縮機を適用し
にくい汚れ系や可燃性の蒸気の蒸留プロセスも多いことが
わかった。いろいろと検討の結果、「圧縮機を必要としな
い HIDiC（Compressor-free HIDiC、略して CF-HIDiC と
呼ぶ）」を当社で考案し、新しく第三期プロジェクトを立ち
上げ、技術開発することにした。その形式 [4][5]を図2に示す。

このシステムは本来の HIDiC 塔の前に HIDiC 塔の濃縮
部へ圧縮機なしで加圧蒸気を供給するための通常塔（前置
蒸留塔）を設けた 2 塔形式である。この塔の塔頂にはコ

図1　標準型HIDiC（二重管式）
図2　圧縮機を必要としないHIDiC[4][5]
（Compressor-free HIDiC、略してCF-HIDiCと呼ぶ）
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ンデンサがなく、第 2 塔の HIDiC 塔の回収部の塔頂にコ
ンデンサを有しており、その凝縮液を第 1 塔へ還流する点
が独創的な特徴である。HIDiC 塔の回収部では内部熱交
換により還流液を蒸発させているにもかかわらず、その蒸
気をわざわざ回収部塔頂にコンデンサを設けて凝縮させる
ことは HIDiC の基本概念に反するマイナスのアイデアであ
るとの異論が最初あったが、この回収部のコンデンサを第
1 塔のコンデンサと見なして、凝縮液を第 1 塔へ還流すれ
ば、第 1 塔は HIDiC 塔濃縮部塔底へ圧力の高い蒸気を
供給する通常塔となり、何もマイナス効果とならないことが
わかった。この新しい HIDiC は第 1 塔に特別な省エネ機
能を有していないため、標準型 HIDiC より省エネ率はどう
しても落ちるが、既存設備の消費エネルギーの 30 % 以上
の省エネは十分に可能であり、圧縮機を必要としない利点
は大変有利なため、将来の大型 HIDiC の普及の道が拓け
るとの観点から、前述のように、当社独自で新規に立ち上
げた第三期プロジェクト [5] において、その基盤技術の開発
に努めた。

この発想は前述のように、回収部塔頂にわざわざコンデ
ンサを設ける HIDiC の常識を破るというものであったが、
何のクレームもつかずに特許 [4] も成立した。第 2 塔である
HIDiC 塔の内部熱交換特性は標準型と同じで、兼用のデー
タベースを構築することができた。CF-HIDiC は標準型よ
り省エネ率は少し落ちるが、圧縮機が不要であり、十分に
省エネ効果が期待できるフローシステムとして高い評価を
受けた。
2.4　貢献すべき実用化の道を模索　−第四期プロジェ
クト−

CF-HIDiC についても普及を目的にいろいろと啓蒙活動
もしてきたが、なかなか実用化の道は拓かれないので、先
ずは商業目的でない他分野のプロジェクト研究への貢献を
目指すこととなり、第四期プロジェクトとして、NEDO プロ
ジェクトNo. P07015「セルロースエタノールの高効率製造の
ための統合型バイオプロセスの技術開発」に参画すること
になった。このプロジェクトはソフトバイオマスのセルロー
スからバイオエタノールを高効率で製造できるバイオプロセ
スの技術開発が目的であった。しかし無水エタノール 1 L
当たりの製造コスト 40 円という目標が設定されており、い
かに製造プロセスのコストダウンをするかが、最大の課題
であった。酵母・酵素のコスト削減とバイオプロセスの高
効率化と省エネ化のために酵母に糖化酵素と発酵酵素を
表層提示する技術が最重要な中心課題であった。しかし
発酵モロミ液を濃縮して純エタノールを得る方法の第 1 候
補として蒸留技術が挙げられていたが、これも非常に消費
エネルギーが大きいことが問題視され、大きなコストダウン

をするためには今までにない蒸留プロセスの抜本的な省エ
ネルギー技術の開発が必須となっていた。カーボンニュー
トラルとなるバイオエタノールプロセスを当社の HIDiC 技術
による実機開発で大きく省エネ化することは重要な社会貢
献になると考えて参加した。
2.5　新しいプロセスへの応用に挑戦　－難題こそ真の
ニーズ－

ソフトバイオマスのセルロースからエタノールへの発酵プ
ロセスで製造される発酵モロミ液は発酵残渣や多糖類、酵
素、リグニン等々が含有されており、蒸留前に濾過を行って
も不揮発成分や固化しそうな汚れ成分がかなり残存する。
これらの不揮発物は HIDiC およびリボイラの伝熱面へ粘
着・析出・固化して大きな伝熱阻害をきたす恐れがあった。
まだベンチプラントも具体化していない時点で実機に近い
条件でのファウリングテストをすることはかなり難問であっ
た。これをブレークスルーするには二重管型の HIDiC 蒸留
塔を模擬した装置でテストするしかなく、結局、後述の図 9
のように、当社オリジナルのウォールウェッター蒸発釜が最
適なことに気づいた。不揮発性の汚れ成分は濃縮部へは
侵入せず回収部を流下するのみであるから、ウォールウェッ
ター釜内壁をファウリングが起きる内部熱交換の回収部伝
熱壁と考え、釜のジャケット側を濃縮部伝熱面と想定すれ
ば、回収部の操作圧力にしたがって沸点も変化できるので、
後述の図 9 のような最適なファウリングテストが行えた。
2.6　省エネ目標と発酵目標の利害の不一致　－目標の
見直し－

バイオプロセスチームによるソフトバイオマスのセルロー
スをエタノール発酵することも難題で、どうしてもモロミ液
のエタノール濃度を高くすることができず、したがって蒸留
による濃縮プロセスは大量の水分を蒸発せねばならず、
エネルギーを無駄遣いすることが問題視された。いくら
HIDiC であっても発酵モロミ液のエタノール濃度は省エネ
効果を大きく左右する重要問題であった。

そこでプロジェクトのメインプロセスである糖化・発酵の
グループと「どこまで発酵によるエタノール濃度の目標値を
高めてもらえるか。」交渉することになった。この時点での
本プロジェクトチームの開発中の CBP プロセス（統合型バ
イオプロセスConsolidated Bio-Processingの略）のエタノー
ル発酵成績はせいぜい2 wt%エタノール程度が最高であっ
たが、どの程度の発酵モロミ液のエタノール濃度が標準型
HIDiC 蒸留塔の省エネ目標達成に必要であるかを、先ず
はクリーン系のエタノール・水系について、シミュレーション
解析することとした。その結果を図 3 に示す。

ここで横軸の原料濃度とは蒸留プロセスへ供給する原
料エタノール濃度であり、発酵モロミ液におけるエタノー
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ル濃度を指している。蒸留グループが省エネ目標（標準型
HIDiC で 4 MJ/L-EtOH）を達成するためには汚れ系であ
るため安全を考慮して発酵グループの発酵目標値を 5 wt% 
EtOH まで上げてもらう必要があることをこの図を使って説
明した。これが限度であることをプロジェクトチーム全体で
納得・合意した上で、各グループのプロセス目標の見直し
を行った。やはり前の第三期プロジェクトで構築したデータ
ベースを活用して厳密なシミュレーション解析結果を示すこ
とにより、理解が得られたと考えられる。
2.7　ベンチプラントの設計仕様の策定と実機試運転結果

その時点では塔内部構造が明確になっていず、設計法
が確定的でなかったが、工業的に実機スケールの塔内蒸
気流量を実現できるような大きな塔径（外塔：800 mm、
内塔：508 mm）の二重管式 HIDiC 実験塔（後述の図 4）
を製作して、実機スケールでの内部熱交換特性のデータ
ベースを構築しておいたことが幸いし、それを利用するこ
とによりベンチプラントの設計仕様策定のためのシミュレー
ション解析が可能となった。内部熱交換の有効伝熱面積
は濃縮部では蒸気が触れる凝縮のための面積であり、回
収部では還流液による濡れの面積であるべきだが、実験
での検証が困難であったため、工学目的から段間隔で得
られる内塔側面積を1 段当たりの伝熱面積とし、代わり
に総括伝熱係数をデータベースの推奨値より低め（U=250 
kcal/m2h℃）に設定した。ベンチプラントの設計仕様策定
のために原料（発酵モロミ）の処理量を 50 kg/hとし、原
料濃度を 5 wt% にしてシミュレーションした結果が図 10
（後述）であり、これに基づいてシステム設計をすること
ができた。設置場所の高さ制限（10 m 以内）のため、塔
の段数不足が心配された。特に元々計画になかった CF-
HIDiC の第 1 塔（モロミ塔）の段数（チェンジトレイ16 段）
が省エネ目標（5 MJ/L-EtOH）達成のためにはギリギリの

段数であったが、後述の図 16 のようにプロジェクトの省エ
ネ目標を何とか達成できた。
2.8　ベンチプラントの試運転　－方法と結果－

運転の立ち上げ方法も議論し、模索の結果、以下のよう
になった。標準型 HIDiC の運転（後述の図 12）は（1）先
ずドライ真空ポンプで回収部の空気を排気し、濃縮部コン
デンサ側から大気中に排出する。（2）その後半より回収部
塔底に生水蒸気を少しずつ供給し、回収部（減圧）、濃縮
部（常圧）とも水蒸気のみが占める状態にする。（3）原料
供給を始め、ドライ真空ポンプで望む圧縮比領域で全還
流運転をした後、省エネのために生水蒸気吹込み量を減ら
しながら、濃縮部塔頂温度が共沸点近くで一定になるのを
確認する。（4）既定の留出流量になるように還流比を調節
して定常状態にする。よい省エネ状態にすると生の水蒸気
吹込み量はゼロとなった。

一方、CF-HIDiC の運転（後述の図 14）はドライ真空ポ
ンプを使わないので、先ずモロミ塔の塔底より生水蒸気を
吹込み、モロミ塔塔頂排出蒸気は HIDiC 塔濃縮部塔底へ
入り、その塔頂のコンデンサ部より大気へ非凝縮性ガス（空
気）を追い出し、排出する。濃縮部塔底からの排出液は
回収部塔頂に供給される。回収部塔頂へ上昇してくる蒸気
はコンデンサで凝縮させる。そのコンデンサ下部に設けた
水封式真空ポンプにより非凝縮性ガス（空気）を排気しな
がら回収部の操作圧を下げて内部熱交換状態へと持って
いく。回収部塔頂コンデンサの凝縮液はモロミ塔の塔頂へ
還流する。ここまでは HIDiC 塔の回収部塔底に生水蒸気
を吹き込むが、その量を省エネのために節減し、最終的に
はゼロになるようにする。この条件で安定してくれば、所定
の原料をモロミ塔の原料供給段へ供給し、各部の流量、
温度が定常状態に至るのを待つ。両フローシステムのスター
トアップ運転を比較するとドライ真空ポンプを要しない CF-
HIDiC の方がかなり楽であった。
2.9　省エネルギーの目標達成のキーポイント

ボイラーの加熱負荷の代わりをする生水蒸気吹込み量
の節減が省エネ目標となる。内部熱交換中の HIDiC 塔
に関しては水蒸気吹込み量は大きく節減できるはずで、
標準型 HIDiC の試運転ではゼロとなった。すなわち消費
エネルギーはドライ真空ポンプの消費電力が支配するだ
けであった。一方、このドライ真空ポンプを使わない CF-
HIDiC の場合はモロミ塔のリボイラの代わりをする生水蒸
気の吹込み量が決定因子であった。回収部塔頂に設けた
水封式真空ポンプの消費電力は 1/100 程度で無視小であ
り、かつ HIDiC 塔回収部の生水蒸気の吹込み量も容易に
ゼロにできたが、モロミ塔の吹込み水蒸気量を減らすと塔
底の缶出液のエタノール濃度が徐々に上昇して排出基準（< 図3　モロミ液濃度による標準型HIDiCの必要エネルギーの変化[6]
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0.1 wt% EtOH）を超えて満足しなくなる。CF-HIDiC の
試運転ではモロミ塔の生水蒸気吹込み量を10.55 kg/h に
した時、缶出液排出基準を満足し、省エネ目標値（5 MJ/
L-EtOH）をもおよそ満足する結果となった。設置場所の
高さ制限がなくてモロミ塔の段数をもう少し増やすことがで
きれば、この問題は軽減されることもわかった。

3　第二期プロジェクトにおける技術開発と設計データ
ベースの構築

第二期プロジェクト [1][2] において、当社は棚段式 HIDiC
に関する塔構造の技術開発を担当し、その後の自社の先
導研究（第三期プロジェクト）へ継続して実機を念頭にお
いた内部熱交換特性の設計データベースの構築のための
研究を推進した。その実験装置を図 4 に示す。この二重管
式 HIDiC 実験塔は前述の C5-splitter のパイロットプラン
トの原料処理能力（約 1.6 ton/h）と同じ条件で空塔基準
F-factor を調節して塔径を決めて設計されている。加圧す
る濃縮部を内塔、回収部を外塔側環状部とし、それぞれ
に当社オリジナルの“リフトトレイ”を各 4 段搭載している。
塔径は内塔 508 mm、外塔 800 mm、段間隔 400 mmと
した。

リフトトレイは図 5 に示すように、2 枚の多孔板を重ねた
ものであり、上側の可動板が蒸気速度の変動に応じて上下
に浮動することにより開孔率を変化でき、自律的に圧損を
制御できる HIDiC 向きのトレイである。すなわち蒸気流速
が増加するとトレイの圧損が増加しようとするので、上側の
可動板が浮上して開孔率を増加させて圧損が増えないよう
に自動的に調節してくれるので、フラッディングに至るまで
の安定なバブリング領域が広いという利点がある。
（内部熱交換の伝熱特性の考え方）

棚段式 HIDiC 塔内の内部熱交換の状態を模式的に図

にすると図 6 のようになる。回収部より沸点が高くなるよう
に圧縮された濃縮部では蒸気の部分凝縮が起き、その潜
熱を内部熱交換でもらった回収部では還流液の部分蒸発
が起きる。

この内部熱交換の総括伝熱係数の定義を次式に示す。

各段での内部熱交換の伝熱速度 は濃縮部の部分凝縮
と回収部の部分蒸発に支配されているが、トレイ上のバブ
リングの変動が複雑で、厳密に濃縮部の蒸気や回収部の
還流液が伝熱面に接触する面積を測定して有効伝熱面積と
して評価することは非常に難しく、応用面を考えると工学
的にもあまり得策でないので、段間隔で決まる内塔の側面
積を伝熱面積 と設定した。熱的接触をしている各段で
の濃縮部と回収部の温度差を とする。したがっ
て段間隔や泡沫層高さが実機に近い状態で実験データを
収集すべきことを配慮して実験をした。操作変数としては
濃縮部圧力と回収部圧力の比 / すなわち圧縮比を

図5　リフトトレイ原理図

図4　二重管型棚段式HIDiC実験装置[2][5][9] 図6　棚段式HIDiC塔内の内部熱交換[2]
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用いた。
本実験装置を使用して、プロジェクトの前半では石油系

を念頭に理想系のベンゼン・トルエン系の実験を行ったが、
後半にはバイオ系の新エネルギープロセスへの応用展開を
意識して、非理想系としてのエタノール・水系溶液を使用し
て内部熱交換特性の設計データベースを構築した [5][9][10]。

後述のように圧縮比を変数とした総括伝熱係数のデータ
の実験誤差とばらつきを勘案すれば、その汎用性は理想
系の場合はあまり分子量が大きくない類似の炭化水素系
に、非理想系の場合は水を含むあまり分子量の大きくない
類似の有機系水溶液（メタノール、プロパノール、アセトア
ルデヒド、MEK 等）に、物性（主として粘度、熱伝導度）
の違いを念頭に入れて補正すれば適用できると考えてい
る。

HIDiC の操作方法として（1）濃縮部を加圧する加圧操
作 pressurizing mode（ > 1 atm、 = 1 atm）と（2）
回収部を減圧にする減圧操作 depressurizing mode（
= 1 atm、 < 1 atm）の 2 種類について実験した。い
ずれにせよ、HIDiC の主制御パラメータは濃縮部と回収部
の圧力比（圧縮比） / である。得られたデータベー
スは標準型だけでなく、圧縮機不要の HIDiC 塔（第 2 塔）
にも適用できる。一例としてエタノール・水系の内部熱交
換の実験データを図 7、8 に示す [5]。溶液の沸点は圧力と
ともに上昇するので、温度差は圧縮比とともに直線的に増
加するが、加圧操作と減圧操作では相関線の勾配は異なっ
ていて、ひとつの相関線にまとめることはできなかった。

総括伝熱係数も加圧操作と減圧操作で、その変化は同
じでないが、ファウリングの起きないクリーン系であれば安
全サイドの設計データベースとして U = 500 kcal/m2 hr℃ 
= 581.5 W/m2K を推奨値と考えてよいことを確認した。

連続する 2 件のプロジェクト（第二期、第三期）により
多くの内部熱交換を伴う蒸留実験のデータを収集して設計
用のデータベースを構築できた [5]。

4　バイオエタノールの濃縮プロセス　－第四期プロ
ジェクト研究開発－

前述のように、十分な省エネ効果が確認されたにもか
かわらず HIDiC 技術が石油化学産業へなかなか導入さ
れず、普及しない現状打破のために、化石資源から原料
転換して、カーボンニュートラルな新エネルギーの一つで
あるバイオエタノールを製造するプロセスの省エネ化に貢
献すべく、第四期プロジェクトとして、NEDO のバイオエ
タノールの環境調和型統合プロセス（Consolidated Bio-
Processing、略して CBP プロセス）のプロジェクト（通常
BFC（Biofuel Challenge）プロジェクトと呼んでいる）[6] に
参画した。

当社に課せられた濃縮プロセスの目標は（1）エタノール
濃度が 5 wt% の発酵モロミ液を脱水して、共沸点近くの
90 wt% まで、HIDiC 技術により濃縮することおよび（2）
この蒸留プロセスでの 1 L の無水エタノールを生産するに
要する消費エネルギーを標準型 HIDiC の場合、4 MJ/
L-EtOH 以内に収めることであった。ただし、後半期に入っ
て、安全性の高い CF-HIDiC の有効性が認められ、この
システムの消費エネルギー目標値は 5 MJ/L-EtOH 以内に
修正された。
4.1　発酵モロミ液の汚れの影響

CBP プロセスで生産される発酵モロミ液には濾過しても
どうしても残留する発酵残渣（グルカン等の多糖類やリグニ
ン）や副生成物（酢酸等）、酵素等が含まれている。担当
する蒸留プロセスの熱交換部において、この糖質類の複雑
な固化反応が起きて加熱面に析出、粘着して伝熱阻害を引
き起こすファウリングの問題があるので、これを避けるため
の対策を探す予備実験をした。ソフトバイオマスの稲わら
から得られた発酵モロミ液をジャケット付きの蒸発釜（自社
開発のウォールウェッター釜使用）に仕込み、操作圧力（し
たがって沸騰蒸発温度）を変化させて蒸発濃縮における
ファウリングテストをした。

この釜内が HIDiC 塔でファウリングが問題になる回収部

図7　温度差の圧縮比による変化（エタノール・水系）[5] 図8　総括伝熱係数の圧縮比による変化（エタノール・水系）[5]
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であり、周りのジャケット側はクリーンな濃縮部を想定して
いる。したがってジャケット側には濃縮部で予想されるあ
まり高くない凝縮温度を実現できる 0.12 MPa（104.5 ℃）
の水蒸気を用いた。

図 9 の左の釜内部の写真が示すように、沸点上昇を伴
い、100 ℃を少し超える常圧では溶解物質（主としてグル
カンと思われる）の固化反応が釜内壁に起き、固化物質
が焦げついたように析出して大きな伝熱阻害が起きた。し
かし右の写真のように減圧 235 ｍｍ Hg（したがって沸点
68.2 ℃）以下にすると固化反応が起きず、釜内壁（加熱面）
に固体膜は形成されなかった。もし HIDiC 塔の塔底にリ
ボイラを使うならば、その加熱面でも同様のファウリング現
象が起きる。

この実験により、発酵モロミ液の濃縮のための蒸留は汚
れが問題となる回収部の温度を下げるために減圧にすべき
こと、回収部塔底はおよそ水分のみの濃度になるからリボ
イラの代わりに生水蒸気を吹き込む、いわゆる水蒸気蒸留
にすべきことなどがわかった [6]。
4.2　HIDiCベンチプラント
4.2.1　プロセスシミュレーション

HIDiC ベンチプラントの設計仕様を決めるためのプロ
セスシミュレーションをした。当初からの目標の標準型
HIDiC ベンチプラントのシミュレーションの仕様および操作
条件を表 1 に示す。

使 用する平 衡段モデルに基づく蒸留シミュレータ
（Invensys. 社製 PRO/II）には蒸留プロセス計算は理想
段でよいが、内部熱交換の計算には実段が関与する条件
（総括伝熱係数、伝熱面積および段効率等）をプログラ
ムに新規に組み込む工夫が必要であった。すなわち理想段
と実際の段との関係（段効率）が必要であった。回収部に
入れる予定のリフトトレイについては第三期プロジェクトで
調べた内部熱交換状態での段効率データより判断して、本
プロセスでの段効率を 50 % と仮定した。したがってシミュ

レーションでは 1 理論段の伝熱面積をリフトトレイの 2 段分
が占める内塔の側面積とした。

当初からベンチプラントに計画していた標準型 HIDiC に
関して、濃縮部、回収部それぞれの段数を変化させた事前
のシミュレーションをして試行錯誤により濃縮条件を満足す
るベンチプラントとして、回収部を17 理想段とし、濃縮部
を13 理想段に設定した。

省エネの目的からできるだけ内部熱交換の伝熱面積（し
たがって塔径）を大きくする必要があり、原料（50 kg/
h、5 wt% EtOH）を処理できる塔径として空塔基準の
F-factor の範囲が 0.05< <0.7 に収まるように内塔径

=150 mm を決め、外 塔径を =250 mm とした。
F-factor が少し小さいので泡沫層高さは低く、飛沫同伴は
起きにくいと考えられるので、段間隔についてはリフトトレ
イの実績から実段段間隔 200 mmとした。したがって理
想段の段間隔が 400 mmとなる1 理想段当たりの伝熱面
積は =0.1885 m2 となる。回収部の内部熱交換が課せら
れる部分は実段で #3 〜 #27 合計 25 段（塔高さ 5 m）と
したので、濃縮部側も同じ伝熱面積になるように、濃縮部
（規則充填物を入れる予定）の塔高さを合わせた。伝熱

図9　発酵モロミ液のファウリング試験における釜内部の写真[6][10]

（235 mmHgの時の沸点：68.2 ℃）

表1　シミュレーション解析の設定条件と仕様[10]

変数
理論消費電力（kW）

ドライ真空ポンプ
0（仮定）熱損失
25（#3～#27）内部熱交換段数（回収部実段ベース）

54.82総括伝熱係数 U（W/m2 K）x 伝熱面積 A
（m2）（１理想段の段間隔当り）=UA（W/K）

内部熱交換

変数
泡点で凝縮（740 mmHg）

冷却負荷（塔頂コンデンサ）
変数原料予熱器加熱負荷（生水蒸気）
変数生水蒸気（0.3 MPa）吹込み速度（kg/h）

加熱負荷（生水蒸気吹込み）
<0.1エタノール濃度（wt%）

缶出液（排水）
>95
>90

エタノール回収率（%）
エタノール濃度（wt%）

留出液（製品）
69 ℃
30 ℃、5.0 wt%
50（=49.35 kg/h）

原料供給温度 :
初期温度、初期濃度 :
原料供給量（L/h）

蒸留条件
変数還流比
101 段当りの圧損（mmHg）
740塔頂圧力 Pair、（mmHg）
13 理想段規則充填物
250 mmID、5.2 m濃縮部（外塔環状部）
#1濃縮部缶出液供給段（理想段ベース）
#2原料供給段（理想段ベース）
200段間隔（mm）（実段）
6.4（仮定）1 段当りの圧損（mmHg）
変数塔頂圧力、Pais、（mmHg）
50（仮定）段効率（%）

（17 理想段）
34 実段リフトトレイ
150 mm ID、6.8 m回収部（内塔）
二重管式塔

760 mmHg 235 mmHg

100 ℃になると固化反応が起き、
その固着物質によるファウリング

（伝熱阻害）が起きる。

固化反応は起きず、伝熱壁には
固着物は析出していない。
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面積を段間隔で過大に仮定していることと、実液の場合、
汚れの問題が予測されることなどから安全側の設計になる
ように、総括伝熱係数に関してはデータベースの図 8 の推
奨値の 1/2 以下に過小に評価して =250 kcal/m2 hr℃
= 290.75 W/m2 Kと設定した。減圧操作となるから、シミュ
レーションの場合は濃縮部塔頂圧を 740 mmHg 一定にし
て変数である回収部塔頂圧を 210 mmHgとした。その場
合のシミュレーション結果を図 10 に示す。

リボイラの加熱負荷の代わりである 0.3 MPa の生水蒸
気の必要吹込み量 0.88 kg/h は加熱負荷 =2.15 MJ/
h に相当する。また予熱器の加熱負荷は =2.35 MJ/
hである。理論動力 0.7 kWとなったが、ドライ真空ポン
プの現実の効率を 40 % と仮定すると、消費エネルギー

は =（0.7/0.40）（3600/1000）=6.3 MJ/h と換算され
る。原料約 50 kg/h 中のエタノールの体積流量は
=3.16 L/h であるので、蒸留濃縮プロセスにおいて 1 L
のエタノール生産に必要な消費エネルギーの計算結果は

3.42 MJ/L-EtOH となった。
このシミュレーション結果をベンチプラントの設計仕様に組
み込むので、計算段階でも本プロジェクトの目標値（4 MJ/
L-EtOH）を十分に満足する可能性を示すことができた。
4.2.2　HIDiCベンチプラントの設計と試運転結果

将来の HIDiC システムの大型化などの可能性に鑑み、
当社が製作・建設すべきベンチプラントのフローは図 11の
ように、ドライ真空ポンプを搭載する標準型 HIDiC と圧

縮機（この場合、ドライ真空ポンプ）が不要の大型プラン
ト向きの CF-HIDiC の 2 種類のフローの可能性を調べる
実験ができるように配慮して設計された。

（1）標準型 HIDiC
図 11 のベンチプラントを標準型 HIDiC として使用する

場合のフローを図 12 に示す。当初の BFC プロジェクトの
省エネ目標が蒸留部門で 4 MJ/L-EtOH と非常に厳しかっ
たので、省エネ効果が大きい標準型 HIDiC を適用すべき
と考えた。

通常の HIDiC 塔と異なり、この二重管式 HIDiC 塔は
汚れが蓄積した回収部をメンテナンスのためにトレイの引き
出しをしたり、掃除がし易いように塔断面が円形の内塔側
とし、掃除が必要でないクリーン系の濃縮部を外塔側環状
部とした。汚れ対策も兼ねて回収部には閉塞しにくいリフ
トトレイを、クリーンな濃縮部には規則充填物を入れた。
CBP プロジェクトで、HIDiC ベンチプラントの試運転時に
は必要な量の発酵モロミ液が得られる段階になかったの
で、模擬液を用意し、濃縮部塔頂圧を常圧で一定にし、
減圧にする回収部塔頂圧を変数にして試運転した結果、
濃縮部 760 mmHg、回収部 225 mmHg において良好な
結果を得たので、その結果を図 13 に示す。

ベンチプラントは蒸留濃縮に関して以下のプロジェクト目
標を十分に小さい還流比 0.378 で満足する結果を得た：
（1）90 wt%EtOH を上回る製品濃 度 94.4 wt%、（2）
95 % を上回る原料中のエタノールの回収率 95.4 %、（3）

図10　設計のためのシミュレーション結果[6]

 

 

消費エネルギー目標値： 4 MJ/L-EtOH

総括伝熱係数 （仮定値）
U = 290.8 W/m^2 K （= 250 kcal/m^2 h℃
伝熱面積 （１実段当たり）
A = 0.09426 m^2

規則充填物 （13 理想段）
塔頂圧： 740 ｍｍHg
塔高さ： 5.2 m

濃縮部 （外塔環状部） Do = 250 mm
リフトトレイ：34 実段（17 理想段，段効率：50 %）
段間隔：200 mm（実段）
原料供給段：#3（塔頂からの実段）
濃縮部缶出液の供給段　#1（塔頂からの実段）
塔頂圧 ： 210 mmHg
塔高さ： 6.8 m

回収部 （内塔） Di =150 mm

#3

#1

缶出液
Xw = 66.8 ppm
W = 47.65 kg/h
68.4 ℃

留出液（製品）
xD = 93.63 wt%
D = 2.58 kg/h還流比：

R/R = 1.0

内部熱交換速度
Qint = 23.3 MJ/h

コンデンサ
冷却負荷
Qc = -4.90 MJ/h

0.3 MPa 生水蒸気：0.88 kg/h
相当加熱負荷：2.15 MJ/h

原料（50 L/h）
F = 49.35 kg/h
EtOH：5 wt%
30 ℃

H 廃熱回収熱 j 交
Qhrc = 5.54 MJ/h
Hot side：68.4 → 40 ℃
46.77 kg/h（760 mmHg）
Cold side：30 → 57.4 ℃
49.35 kg/h（760 mmHg）

予熱器加熱負荷
Qpre = 2.35 MJ/h
57.4 → 69 ℃
760 mmHg

ドライ真空ポンプ
理論所要動力 0.70 kW
蒸気排気速度：1062 L/min
210 → 750 mmHg
60.6 → 137.9 ℃

回収部塔頂
蒸気速度 =18.95 kg/h
EtOH：63.43 wt%
57.6 ℃、210 mmHg

S109



研究論文：内部熱交換式蒸留塔（HIDiC）の技術開発（片岡ほか）

−172− Synthesiology　Vol.7 No.3（2014）

0.1 wt% EtOH より十分に低い缶出液濃度 0.024 wt%。
消費エネルギーに関しては、回収部塔底での生水蒸気の
必要吹込み量は 0 kg/h、したがって =0 MJ/hとな
り、この蒸留塔はドライ真空ポンプのみで運転ができ、
加熱負荷なしで蒸留濃縮ができたことを意味する。この
ドライ真空ポンプに関しては実際に測定した消費電力が

=0.516 kW = 1.86 MJ/h となった。予熱器の加熱
負荷は =7.37 MJ/h となった。消費エネルギーの合
計は 9.23 MJ/h となるので、
1 L-EtOH 当たりの消費エネルギーとして /
=9.23/3.16=2.87 MJ/L-EtOH が得られ、プロジェクトの

目標値（4 MJ/L-EtOH 以下）を十分に満足する良好なる
結果が得られた。

（2）圧縮機を必要としない CF-HIDiC
プロジェクトの後半期になって、将来のプラントのスケー

ルアップに関して圧縮機を必要としない HIDiC の利便性
が注目され、追加することになった CF-HIDiC のフローを
図 14 に示す。ドライ真空ポンプの代わりに HIDiC 塔濃縮
部へ加圧蒸気を供給する通常塔のモロミ塔を第 1 塔（前置
蒸留塔）として付設した 2 塔システムであり、図 11 のベン
チプラントの中に組み込まれている。

発酵モロミ液を原料として供給する第 1 塔には、汚れに

図11　HIDiCベンチプラントのフローシステム[6]

図12　標準型HIDiCベンチプラントの構造[6][7][10]
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強いトレイとして塔外から自由に開閉ができる自社開発の
チェンジトレイ16 段（8 理想段）を搭載した。このリフトト
レイ型チェンジトレイは可動板と固定板でセットになったリ
フトトレイを中央円盤部分と周囲環状部分の 2 パートにカッ
トして、中央円盤部を塔外部から上下に開閉可能にしたも
のである。（後述の図 18 左）。第 2 塔である HIDiC 塔は
標準型 HIDiC と兼用することにした。

モロミ塔塔頂圧および濃縮部塔頂圧を 760 mmHg 一定
にして、回収部塔頂コンデンサに付設した水封式真空ポ
ンプにより回収部塔頂圧を徐々に低下させていき、345.5 
mmHg にした場合の試運転結果を図 15 に示す。

CF-HIDiC システムの場合、モロミ塔の缶出液の廃熱が
利用できるので原料予熱の加熱負荷も必要としていない。

この時の第 1 塔のモロミ塔の塔底への 0.4 MPa 生水蒸気

の吹込み量は 7.0 kg/hであり、加熱負荷にすると
=14.95 MJ/h になる。

第 2 塔の HIDiC 塔の回収部塔底への生水蒸気の吹
込みは必要なかったので、HIDiC 塔自身の加熱負荷は

=0 MJ/hとなった。内部熱交換が十分であったた
め HIDiC 塔自身には外部からの加熱負荷が必要なかった
訳で、本システム全体の総加熱負荷はモロミ塔への生水蒸
気によるもののみであった。また、回収部塔頂コンデンサ
の下に付設している水封式真空ポンプ（定格 0.75 kW、排
気量 300 L/min）の実際の排気量は十分に小さいから、
これの実際の消費電力（< 0.5 MJ/h）は消費エネルギー

計算では無視できる。すなわち全消費エネルギーは

内部熱交換段：#3 ～ #27（実段）
１実段当たりの伝熱面積
A = 0.09426 m2

温度差（平均）ΔT = 8.05 ℃
実際の総括伝熱係数
U = Qint/（25 A ΔT） = 325.2 W/m2K

（設計での仮定値：U = 290.75 W/m2K）

還流比 = 0.378還流比 = 0.378

消費エネルギー：2.86 MJ/L-EtOH < 4 MJ/L-EtOH（目標値）

熱損失：
Qloss = 1.28 MJ/h

105.9 ℃

100.9 ℃

留出液（製品）
D = 2.54 kg/h
EtOH：94.4 wt%
24.4 ℃

濃縮部塔頂蒸気
V2 = 3.50 kg/h
94.4 wt%、77.4 ℃

回収部塔底缶出液
W1 = 47.73 kg/h
0.024 wt%、86.9 ℃

40 ℃

原料予熱器
消費水蒸気（0.12 MPa）
STM2 = 3.28 kg/h
Qpr2 = 7.37 MJ/h
104.2 ℃

生水蒸気（0.12 MPa）
吹込み量
STM1 = 0 kg/h
104.2 ℃

生水蒸気（0.12 MPa）
吹込み量
STM1 = 0 kg/h
104.2 ℃

回収部（内塔）
操作圧：225 mmHg
回収部（内塔）
操作圧：225 mmHg

スクリュー式ドライ真空ポンプ
実消費電力
Pw = 0.516 kW

原料
F = 50.27 kg/h
EtOH：5 wt%
19 ℃

内部熱交換伝熱速度
Qint = 22.19 MJ/h

濃縮部塔底
缶出液
W2 = 10.80 kg/h
1.14 wt%、95.7 ℃

濃縮部（外塔環状部）
操作圧：760 mmHg

還流
R2 = 0.96 kg/h
24.4 ℃（過冷却）

還流
R2 = 0.96 kg/h
24.4 ℃（過冷却）

回収部塔頂蒸気
V1 = 13.34 kg/h、29.73 wt%
70.1 ℃（225 mmHg）

= 1.86 MJ/h

図13　標準型HIDiCの試運転結果[6][7][10]

（濃縮部塔頂圧：760 mm Hg、回収部塔頂圧：225 mm Hg）

図14　CF-HIDiCのフローシステム[6][7]

HIDiC 塔の構造は
標準型 HIDiC に同じ
HIDiC 塔の構造は
標準型 HIDiC に同じ

生水蒸気（0.4 MPa）
生水蒸気（0.4 MPa）生水蒸気（0.4 MPa）

水封ポンプ

外塔（環状部）：
濃縮部
塔径：250 mm
塔高さ：5.2 m
規則充填物
8 理想段

外塔（環状部）：
濃縮部
塔径：250 mm
塔高さ：5.2 m
規則充填物
8 理想段

HIDiC 塔
内塔：回収部
塔径：150 mm
塔高さ：6.8 m
リフトトレイ：32 段
段間隔：200 mm
内部熱交換段：25 段

（#3～#27）

モロミ塔
塔径：200 mm
塔高さ：5.7 m
チェンジトレイ：16 段
段間隔：300 mm

モロミ塔
塔径：200 mm
塔高さ：5.7 m
チェンジトレイ：16 段
段間隔：300 mm
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= =14.95 MJ/h となった。原料中のエタノールの体
積流量は前述と同じ =3.26 L/hであるので、1 L のエ
タノール生産に要する消費エネルギーは / =4.59 
MJ/L-EtOH となった。本プロジェクトの CF-HIDiC の省
エネ目標値は 5 MJ/L-EtOH であったので、その目標だけ
は達成できた。

ただし、CF-HIDiC は標準型 HIDiC に比して省エネ率
が少し低いため、本プロジェクトの当初の検討対象に入っ
ていなかったこともあり、かつ設置場所の高さ制限でモロ
ミ塔の段数が少し足りず、省エネ目標を達成するためにモ

図16　CF-HIDiCの試運転結果2[6]
（生水蒸気吹込み量10.55 kg/hの場合）

消費（投入）エネルギー：5.09 MJ/L-EtOH

熱損失量
Qloss= 0.62 MJ/h

吹込み水蒸気
（0.12 MPa）
STM2 = 0 kg/h

67.3 ℃

回収部塔頂蒸気
V2-2 = 3.86 kg/h、15.26 wt%
75.1 ℃（309 mmHg）

もろみ塔
常圧

廃熱有効利用
缶出液 = 56.92 kg/h
40 ℃

もろみ塔塔頂蒸気
V1 = 9.53 kg/h
27.87 wt%
96.5 ℃

内部熱交換量
Qint = 7.632 MJ/h

廃熱未利用
缶出液 = 20.54 kg/h

吹込み水蒸気（0.12 MPa）
STM1 = 10.55 kg/h
104.2 ℃

濃縮部塔底
缶出液
W3 = 5.76 kg/h
4.57 wt%、 95.6 ℃

回収部（内塔）
309 mmHg

濃縮部（外塔）
760 mmHg

缶出液
W1 = 77.46 kg/h
0.01 wt%、100.3 ℃

還流液量
R1 = 3.86 kg/h
15.26 wt%
19 ℃（過冷却）

塔頂蒸気
V2-1 = 4.40 kg/h
92.2 wt%、77.7 ℃

還流液量
R2 = 0.63 kg/h
20.8 ℃（過冷却）

製品（留出液）
D = 3.77 kg/h
EtOH：92.2 wt%
20.8 ℃

缶出液（廃液）
W2 = 1.90 kg/h
0 wt%、 84.4 ℃

原料モロミ模擬液
F = 72.58 kg/h
EtOH：5 wt%
19 ℃

ロミ塔の生水蒸気吹込み量を減少させると缶出液濃度が
徐々に上昇して排出基準（< 0.1 wt%）を超え、0.25 wt% 
EtOH となってしまった。HIDiC 塔の留出液濃度も目標値
90 wt% EtOH を僅かではあるが、下回って 89.04 wt% 
EtOH にとどまっている。

すでにモロミ塔の段数を増やせない状態なので、上記の
未達分を解消する方法は生水蒸気の吹込み量を増加する
側に制御することであった。そこで省エネ効果は少し減少
するが、生水蒸気吹込み量を少し増加して 10.55 kg/h に
することにより省エネ目標（5 MJ/L-EtOH）に近い条件に

図15　CF-HIDiCの試運転結果[6][7]

（生水蒸気吹込み量7.0 kg/hの場合）

内部熱交換量
Qint = 9.22 MJ/h

内部熱交換段： #3～#27
１実段当たりの伝熱面積
A = 0.09426 m2

平均温度差 ΔT = 4.35 ℃
総括伝熱係数
U = Qint/（25 A ΔT）
= 250.28 W/m2 K

熱損失
Qloss = 0.958 MJ/h

92.5 ℃

67.9 ℃

濃縮部塔頂蒸気
2.39 kg/h、78.2 ℃

缶出液
W3 = 5.66 kg/h
88.4 ℃ 16.49 wt%

消費（投入）エネルギー：4.59 MJ/L -EtOH < 5 MJ/L -EtOH

吹込み水蒸気
（0.4 MPa）
STM2 = 0 kg/h

吹込み水蒸気
（0.4 MPa）
STM2 = 0 kg/h

92.5 ℃
47.73 wt%

回収部塔頂蒸気
4.0 kg/h、79.1 ℃

（345.5 mmHg）

回収部塔頂蒸気
4.0 kg/h、79.1 ℃

（345.5 mmHg）

もろみ塔
常圧

もろみ塔塔頂蒸気
V1 =7.93 kg/h

吹込み水蒸気（0.4 MPa）
STM1 = 7.0 kg/h
143 ℃ （511 kcal/kg）
Q = 14.96 MJ/h に相当

回収部（内塔）
345.5 mmHg
回収部（内塔）
345.5 mmHg

濃縮部（外塔環状部）
760 mmHg

缶出液
W1 = 54.11 kg/h
0.25 wt%、99.6 ℃

還流液量
R1 = 4.0 kg/h
20.1 ℃（過冷却）

還流液量
R1 = 4.0 kg/h
20.1 ℃（過冷却）

還流液量
R2 = 0.12 kg/h
21.23 ℃（過冷却）

還流液量
R2 = 0.12 kg/h
21.23 ℃（過冷却）

製品（留出液）
D = 2.27 kg/h
EtOH： 89.04 wt%

缶出液（廃液）
W2 = 1.80 kg/h
0.002 wt%、79.6 ℃

原料モロミ模擬液
F = 50.9 kg/h
EtOH： 5 wt%
EtOH 分 = 3.26 L/h
30 ℃

還流比 r2 = 0.053
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して、その制御法の妥当性を確認した結果を図 16 に示す。
図のように、 プロジェクトの 省エネ目標 値（5 MJ/

L-EtOH）をおよそ満足する 5.09 MJ/L-EtOH になっただ
けでなく、製品（留出液）濃度の目標値（90 wt% 以上）
を十分に満足する 92.2 wt% がエタノール回収率 95.8 %
で得られたこと、およびモロミ塔および HIDiC 塔の缶出
液濃度の目標値（0.1 wt% 以下）を十分に満足する 0.01 
wt%、および 0 wt% が得られたことから、本 CF-HIDiC
も十分によい性能が得られることがわかった。

最後に、受け渡し時のベンチプラントの写真を図 17 に
示す。

右のカラムが第 1 塔（モロミ塔）で左のカラムが二重管
式 HIDiC 塔である。両塔の内部構造すなわちモロミ塔のリ
フトトレイ型チェンジトレイと HIDiC 塔のリフトトレイおよび
規則充填物の写真を図 18 に示す。HIDiC 塔のリフトトレイ
の可動板には正方形孔が開けられており、固定板の円形孔
の個数は段により蒸気流量の変化に応じて増減している。

5　おわりに
この研究では、ニューサンシャイン計画における「内部

熱交換による省エネ蒸留技術の基礎研究」に端を発し、
3 段階で NEDO プロジェクトに関わって 10 年以上にわた
る技術開発の積み重ねの末、ようやく実証研究で成果を挙
げることができ、実用化の道が拓けてきた。非常に高い省
エネ効果が得られる技術であるにもかかわらず、実用化の
道が遠かったのは蒸留塔の熱源である水蒸気の温度レベ
ルでは省エネのニーズの本気度があまり高くならないためと
思われる。クリーン系の蒸留プロセスには圧縮機を搭載す
る省エネ効果が高い標準型 HIDiC が適している。しかし
蒸留塔内の大量のプロセス蒸気を圧縮する圧縮機の大型

化にいろいろな問題が残っている。特に減圧系 HIDiC の
ドライ真空ポンプには大型のものはなく、その技術開発の
問題は依然として残っている。結局、大型の蒸留プラント
にはこの研究で開発した圧縮機を必要としない CF-HIDiC
が適していると考えている。バイオエタノールに限らず広い
分野での実用化を期待している。
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て、推進してきたものであり、ご支援に対して衷心より謝
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図17　ベンチプラント外観写真[10]

図18　HIDiC塔（左）とモロミ塔（右）の内部構造[10]

左：リフトトレイ（内塔部）、規則充填物（外塔環状部）、右：リフトト
レイ型チェンジトレイ
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査読者との議論
議論1　全般
コメント（長谷川 裕夫：産業技術総合研究所、景山 晃：産業技術総
合研究所イノベーション推進本部）

この論文は化学産業の主要プロセスである蒸留技術に焦点を当
て、内部熱交換式蒸留塔（HIDiC）という大きな省エネルギー効果
を期待できる技術の普及に向けて、10 年にわたる 3 つの NEDO プ
ロジェクトにおける技術開発を通して、その導入の障壁となっている
技術課題を分析し、戦略的に研究開発に取り組み、従来型 HIDiC
の問題点を克服して、圧縮機を必要としない新たな CF-HIDiC の開
発につなげた一連の取り組みを述べています。明確なシナリオに基づ
いた研究開発の過程は、他の分野の研究者にとっても有益であり、
シンセシオロジーにふさわしい論文と思われます。

この過程において、本来の目標を達成するために、広い視野角を
持って異なる技術領域が相互補完的に取り組んだ具体例として、プロ
セスシステム工学と伝熱工学との融合や、糖化・発酵グループとの協
力体制をタイムリーに提案・説得し、実行していった研究開発方法論、
プロジェクトマネージメント論として大変示唆に富む論文になっている
と判断します。

回答（片岡 邦夫）
シンセシオロジーの本来の目的に応じて、プロジェクトの技術開発

結果よりもプロジェクトをいかに進めたか、その方法論を基幹とした
章の組み替えをご提案いただきました。その趣旨に沿って、査読によ
り頂いた質問や意見に応えて論文を修正し、完成させました。このよ
うな成果を挙げるには約 10 年の間に 3 件の NEDO プロジェクトを認
めていただき、それぞれ異なった分野の専門家や経験者にいろいろ
な意見やアドバイスをいただいたお蔭です。他分野の研究者とも合流
し、勇気をもって自分のわからない部分を提示して、それを専門分野
とする人たちの意見と協力を仰ぐように体制を組み、活発な議論を重
ねる雰囲気づくりが大切で、プロジェクトは総合的でないといけない
と思います。

議論2　クリーン系と汚れ系での蒸留技術について
質問（長谷川 裕夫）

シンセシオロジーでは、その分野の専門ではない読者も容易にそ
の内容を理解していただけるように、記述をお願いしています。以下
の点について補足していただければより分かりやすくなると思われま
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す。
第二期プロジェクトでは、木村化工機（株）が開発した充填塔式

HiDIC を使用されていますが、充填塔式はどのような位置づけであ
り、また、クリーン系とはどのようなものを指し、どの程度の省エネ
ルギーが期待できるのですか。

一方、この論文のテーマである汚れ系とはどういうものであって、
なぜ、充填塔式では対応できないのかについて、解説をお願いいた
します。

また、HiDIC につながるアイデアは Mahらによって発表されたが、
それが誰にも注目されず、廃案のような状態であったのはなぜでしょ
うか。どこに技術的に困難な課題があって、あきらめられていたので
しょうか。

回答（片岡 邦夫）
ご質問を考慮してこの論文に加筆・追記しました。
まず、クリーン系ですが、第一期、第二期プロジェクト当時は先

行する大学等での蒸留実験でよく研究されていたのは充填塔式であ
りましたので、プロジェクトの研究対象は充填塔構造の HIDiC でス
タートし、集積したデータも充実していました。残渣物（ピッチ等）
を含まない石油化学系のハイドロカーボンで重合しそうな物質を含ま
ない混合物は腐食も汚れもなく、固形分残渣もないため、充填物の
詰まりがなく、加熱面への伝熱阻害物質の粘着・固着もないため、
HIDiC パイロットプラントの候補として充填塔式が適していると判断
されました。

一方、汚れ系とは、蒸留により処理すべき原料に、もともと固形分
（例：溶剤中の顔料や触媒等の微粒子、炭化物粒子、灰分等）を残
渣として含んでいたり、モノマー溶液等蒸留プロセス中で（重合や固
化反応等により）粘着性が増加したり、固形分になる成分を含んで
いたり、温度が上がると結晶（例えば、硫酸カルシウム）が析出する
灰分を含んでいたりするものを指しており、対象物は多種多様です。
これらの汚れ系原料では充填物は目詰まりが起きやすく、一旦目詰ま
りするとそれを解消する洗浄等のメンテナンスが非常に困難です。こ
のため、新技術の開発が必要となりました。

Mahらの論文が廃案状態であった原因を詳しく分析したわけでは
ありませんが、1）蒸留工学分野の人にとってはこの論文は目に留まり
にくい場での発表であったこと、2）蒸留プロセス中の蒸気の成分を
考えると、機械圧縮する大排気速度のコンプレッサをプロセス中に導
入することには防爆問題等の危険性もあり違和感があったこと、3）
プロセスシステム工学が専門の Mahらの論文では内部熱交換を伴う
蒸留塔の構造的イメージが示されておらず、各段を単なるブラックボッ
クスの連結のシステムとして示されていただけなので、蒸留工学の研
究者では実現の可能性が読み取れなかったためと、考えています。

議論3　技術の独創性
質問（景山 晃）

蒸留塔第 2 塔のコンデンサの凝縮液を第 1 塔に還流することが独
創的な特徴であると述べ、また、CF-HIDiC の第 2 塔に当社オリジ
ナルの“リフトトレイ”を組み込んだことが述べられていますが、これ
まで、類似の技術が世の中に存在しなかったという意味でしょうか。
技術の独創性についてもう少し詳しく論じていただけませんか。

回答（片岡 邦夫）
この論文に追記しましたが、第 2 塔（HIDiC 塔）の回収部では、

内部熱交換により還流液を蒸発させることによりリボイラの熱負荷を
軽減しようとしているつもりなのに、回収部塔頂にコンデンサを設け
てわざわざ凝縮させることはこれまでの HIDiC 理論ではナンセンス
な考えであり、マイナス効果であるとの異論が最初噴出しました。し
かし、第 1 塔には塔頂コンデンサはないが、HIDiC 塔の回収部塔頂
コンデンサの凝縮液を第 1 塔に戻せば、このコンデンサは実質的に
第 1 塔のものであると考えられること、これにより第 1 塔は第 2 塔濃

縮部塔底へ高圧蒸気を送れる通常の蒸留塔と見なすことができるが
省エネ効果はないこと、その代わりに、圧縮機がなくても第 2 塔が
非常に大きな省エネ効果のある HIDiC 塔になり得ると考えれば、当
初、異論として出された問題点を解消できることなどを主張し、それ
をシミュレーション解析で示すことにより、アドバイザー会議でも理
解・納得してもらえました。これも大きなブレークスルーの出来事で
した。

この発想は、蒸留部門の専門家ではない伝熱工学屋でなければ出
てこなかったと考えており、いわゆる発想の転換がキーポイントであっ
たと思っています。

また、リフトトレイは開発の時点では世界初と考えています。多孔
板 2 枚を重ねて 1 セットのリフトトレイは塔内蒸気流速の増加に応じ
て上側のトレイが浮上し、上下のトレイで孔配列をずらしてあるため開
孔率が大きくなり、圧損が増加しないように働きますので、「自律的
に圧損制御」できる Fluidics（流体素子）のようなユニークなトレイで、
現在も活躍しています。この論文に少し加筆しました。

議論4　異なる技術領域の融合
質問・コメント4（景山 晃）

この論文ではこれまでの化学工学の専門性の範囲を越えて、プロ
セスシステム工学と伝熱工学との融合を図った結果、総括伝熱係数
と伝熱面積の積に着目してデータ集積したことが課題突破の重要な
方法論となったことが述べられています。この領域融合はどのような
議論の過程で出てきたのですか。既存の領域を越えることの重要性
を示す具体例として補足などを示していただくことは可能ですか。

回答（片岡 邦夫）
この論文でも触れていますが、プロセスシステム工学の専門家、実

際の蒸留プラントの専門家と著者ら伝熱工学の専門家で構成するアド
バイザー会議を設け、これまでのプロセスシステム工学と気液平衡論
により体系化された蒸留工学では何故不十分なのか、また、その問
題点の把握とブレークスルーを期待できる伝熱工学（非平衡論に立
脚し、伝熱面の現象論を取り扱う）的なアプローチをいかに融合する
かについて、両論の専門家の長い議論が行われました。これはシン
セシオロジーの観点からも有益な議論であったと考えられます。

議論の結果、いかに実際に応用しやすいパラメータで簡易なデー
タベースを構築するかで歩み寄り、通常の蒸留塔ではなく、HIDiC そ
のものの特性パラメータである総括伝熱係数と温度差を圧縮比で整
理する伝熱工学を基にした使いやすい蒸留システム設計論を構築す
ることができました。

もう少し詳細に述べると、蒸留プロセスは蒸気相の高沸点成分が
凝縮して放出する潜熱を液相中の揮発しやすい低沸点成分がもらっ
て蒸発する、すなわちもともと熱と物質の同時移動で起きる現象で
す。この観点から、半世紀前に AIChE Research Committee がガ
ス吸収と類似の物質移動（非平衡の移動論）の考え方で棚段塔の蒸
留塔の「設計法と解析方法の構築」にチャレンジ（Tray Efficiencies 
in Distillation Columns, 1958, Bubble-Tray Design Manual, 
1958）しています。これは当時としては画期的な素晴らしいものでし
たが、現象が複雑でまとめが難しいため、その成果が応用展開され
ませんでした。すなわち、現在でも蒸留塔の解析と設計理論は移動
論ではなく、気液平衡論と理想段モデルに立脚しているのが実態で
す。

内部熱交換がなされる HIDiC システムでは、平衡論と非平衡論
とのかい離がさらに一段と大きくなります。これを突破するため、
HIDiC においては、プロセスシステム工学的なプロセスシミュレータ
を使用しながらも、新たに構築した HIDiC データベースから総括伝
熱係数と段効率を仮定することにより、設計手法を明確に確立できま
した。ベンチプラントの設計仕様は、この設計手法に基づいて策定
し、有効に応用できたことが本プロジェクトを成功に導いたものと思っ
ています。
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議論5　発酵技術との相互補完
質問・コメント4（景山 晃）

2.6 に糖化・発酵グループとの交渉について触れてあります。図 3
を蒸留プロセス側から提案して糖化・発酵グループと議論するとい
う解決策も素晴らしい発想力の現れと思います。議論の結果、プロ
ジェクトチーム全体で納得して課題解決に進んだことを含めて、異な
る技術領域の研究者が相互理解の上に共通課題の突破に邁進するこ
とは、イノベーションの引き金となる新しい技術システムを生み出す際
に極めて重要と思いますので、もう少し詳しく述べて下さい。

また、糖化・発酵グループ側の研究で目標とした 5 wt％に到達し
たかどうかは、CF-HIDiC 技術と相まってプロジェクト全体の成果に
係わる重要な情報となり、40 円 /L という目標に対する達成度を読者
に伝えるために重要な情報と思いますので、発酵モロミ液中のエタノー
ル濃度が何 wt％まで向上したのかを簡潔に記載していただくようお
願いします。

回答（片岡 邦夫）
バイオプロセスチームは遺伝子操作をしたり、細胞表層提示技術

を活用して、効率のよい収率の高い糖化・発酵技術を開発するべく
大変な努力をしていましたが、セルロース原料ではなかなか難しく、
その時点で報告されていた発酵到達濃度はせいぜい 2 wt% 程度で
した。本プロジェクトに課せられた第一目標（製造コスト）は 40 ￥/
L-EtOH でした。これを達成するために各サブプロセスに振り分けら

れた消費エネルギーの目標値の中で蒸留濃縮プロセスに与えられた
目標値は、標準型 HIDiC の場合 4 MJ/L-EtOH、この論文の CF-
HIDiC の場合 5 MJ/L-EtOH でしたが、その時点で一番省エネ効果
の高い蒸留技術であるHIDiC でも汚れによるファウリングの問題もあ
り、発酵モロミ液のエタノール濃度が 5 wt% に届かないと目標を達
成できない、すなわちこのプロジェクトは目標未達となるとプロジェク
ト委員会で主張しました。ご指摘のこの論文の図はシミュレーション
解析結果を使って、プロジェクトが目指すべき発酵目標値を示した図
です。やはりHIDiC の積み重ねたデータベースを基に厳密にプロセ
スシミュレーション解析した結果を用いて説明しないと全員の合意は
得られなかったと考えます。このような経緯をこの論文に加筆追記し
ました。

一方、糖化・発酵グループは 600 株以上の酵母候補株からのスク
リーニングにより得た CBP 酵母をホストとして、キシロース代謝能の
付与、発酵阻害物耐性遺伝子の導入、セルラーゼの細胞表層への
安定的な提示に成功しました。その結果、高濃度バイオマス前処理
物を高効率に糖化・発酵させるシステムを構築することができ、低濃
度の開発酵素の存在下で 5 wt% 以上のエタノールを含有するモロミ
液の生産が可能となりました。すなわち糖化・発酵グループも目標を
達成しています。

蒸留濃縮プロセスとバイオプロセスの両チームが協力しあって、そ
れぞれ目標をクリアしたことで、本プロジェクトは全体の目標を達成
できました。
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