
九州大学学術情報リポジトリ
Kyushu University Institutional Repository

炭酸カリウム担持バイオマスの熱分解およびCO_2ガ
ス化・改質の検討

胡, 冠宇
九州大学大学院総合理工学府総合理工学専攻材料理工学メジャー

https://hdl.handle.net/2324/7236515

出版情報：Kyushu University, 2023, 修士, 修士
バージョン：
権利関係：



 

修士論文 
 

 

 

炭酸カリウム担持バイオマスの熱分解 
 

および CO2 ガス化・改質の検討 

 
 

 

 

 

九州大学 大学院総合理工学府 

総合理工学専攻 材料理工学メジャー 
 

 

 

化学反応工学分野 

修士課程 2 年 胡 冠宇（HU GUANYU） 

 

受理日  2024 年 2 月 9 日 

 

指導教員 （主）林潤一郎 

  （副）工藤真二 

 

 

 

 



1 
 

目次 
 

第 1 章 緒言 .............................................................................................................................. 3 

1.1. 現在社会のエネルギー現状 ................................................................................................................ 4 

1.2. 再生エネルギー源バイオマス ............................ エラー! ブックマークが定義されていません。 

1.3. バイオマスエネルギー変換技術 ........................................................................................................ 6 

1.4. 熱分解の役割 ........................................................................................................................................ 7 

1.5. ガス化技術における課題 .................................................................................................................... 9 

1.5.1. ガス化プロセス ............................................................................................................................. 9 

1.5.2. ガス化技術に関する研究 ........................................................................................................... 11 

1.6. ガス化剤と触媒の役割 ...................................................................................................................... 13 

1.7. 二段階熱分解・ガス化プロセス ...................................................................................................... 14 

1.8. CO2 改質・ガス化 .................................................................................................................................. 18 

第 2 章 実験内容 .................................................................................................................... 20 

2.1. 実験試料の調製（K2CO3担持バイオマス） ................................................................................... 21 

2.2. 熱分解−ガス化・改質連続実験 ........................................................................................................ 22 

2.3. 生成物の回収 ...................................................................................................................................... 23 

2.4. 実験分析 .............................................................................................................................................. 24 

2.4.1. 非凝縮性ガス成分の定量分析 ................................................................................................... 24 

2.4.2. 熱分解によるタールおよび水の分析 ....................................................................................... 24 

2.5. K 担持チャーの調製 .......................................................................................................................... 25 

2.6. 熱分解−ガス化・改質試験の条件 .................................................................................................... 26 

2.7. 熱分解−ガス化・改質試験において得られたタールについて .................................................... 27 

2.8. タールの改質率について .................................................................................................................. 27 

2.9. チャーからの K の回収と定量.......................................................................................................... 28 

第 3 章 K 担持バイオマスの熱分解と CO2-O2ガス化の検討 ........................................... 31 

3.1. K 担持バイオマス熱分解の先行研究 ............................................................................................... 32 

3.2. 熱分解生成物分布に及ぼす K 担持の影響 ...................................................................................... 32 

3.3. 第四世代ガス化プロセスに関する先行研究 .................................................................................. 34 

3.4. プロセスシミュレーション .............................................................................................................. 35 

3.5. プロセスシミュレーション結果と考察 .......................................................................................... 37 

3.6. 木質バイオマス（スギ）の連続熱分解−改質・ガス化（第四世代ガス化模擬）..................... 40 



2 
 

3.7. K 担持バイオマスの合成ガスへの転換特性 ................................................................................... 40 

3.7.1. K 担持バイオマスの合成ガスへの転換率 ................................................................................ 40 

3.7.2. 水性ガスシフト反応に関する考察 ........................................................................................... 42 

3.7.3. 改質・ガス化反応器入口・出口のエンタルピー差 ............................................................... 44 

3.8. タールの改質に関する検討 .............................................................................................................. 45 

3.8.1. 反応機構 ....................................................................................................................................... 45 

3.8.2. タールの改質・ガス化反応器における改質 .............................................................................. 46 

3.9. 改質・ガス化反応器からのチャー回収・K 抽出 .............................................................................. 48 

第 4 章 結言 ............................................................................................................................ 49 

第 5 章 参考文献 .................................................................................................................... 51 

Appendix 1 .............................................................................................................................. 56 

Appendix 2 .............................................................................................................................. 63 

第 6 章 謝辞 ............................................................................................................................ 71 

 

 

 
 
 
 
 

 
 

 



3 
 

 
 
 
 
 

第 1 章 
 

緒 言 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
 

 
  



4 
 

1.1. 現在社会のエネルギー現状 

我々の日常生活や社会活動を支える一次エネルギーは、化石燃料（石油、石炭、天然ガスなど）

および水力、太陽光、風力、地熱、バイオマスなどの再生可能エネルギーである。世界の多くの

地域で、未だに化石燃料（石炭、石油、天然ガス）が主要なエネルギー源として利用されており、

そのため地球温暖化に寄与する二酸化炭素の排出が増加している。COP21 パリ協定で掲げられた

2℃目標および 1.5℃努力目標に対し、各国が高い国家目標を掲げるなかで、わが国は 2050 年まで

の CN （カーボン・ニュートラル）社会達成、2030 年までの 46%CO2 削減を政府目標として宣言

した[1]。目標を達成するには、化石資源の再生可能エネルギーへの転換、エネルギー転換率的の飛

躍的な向上、そして、国際的な技術連携・協力がいずれも欠かせない。 

わが国の最終エネルギー消費は、原油価格が比較的低い水準に留まっていた 1990 年代は家庭や

業務部門を中心に増加する傾向にあったが、原油価格が上昇した 2005 年をピークに減少傾向に転

じた。2011 年度以降は、東日本大震災後の節電意識の高まりなどにより消費の減少がさらに進み、

2020 年には COVID-19 感染拡大による人流抑制・生産活動の落ち込みなどの影響によって実質

GDP が 2019 年度比 4.5％減少し、これに伴い最終エネルギー消費は同 6.7％減となった（図 1-1 ）

[2]。しかしながら、最終エネルギー消費の減少だけでは上に述べたCO2 発生量の削減目標を達成で

きない。日本はエネルギー資源に恵まれておらず、石油、石炭、天然ガス（LNG）をいずれも輸

入に頼らざるを得ない。2021 年度の一次エネルギーの構成比は、石油が最も多く 36.3％を占める。

次いで石炭が 25.4％、LNG が 21.5％となっており、一次エネルギーの 8 割以上を化石燃料に依存

している。このことから、現代の化石燃料に依存したエネルギー社会を、再生可能エネルギー転

換技術の開発・実装を通じて変革していくことは一次エネルギーのカーボンニュートラル化と地

球環境問題の解決に欠かせない。 

 

1.2. 再生エネルギー源バイオマス 

バイオマスは、生物由来の資源であり、再生可能な有機資源であり、石油や石炭などの化石資

源と対比して、「生きた燃料」と称されることもある。バイオマスは，その生産と消費が釣り合

えば、地球規模で見て CO2 バランスを壊さない（カーボンニュートラル）、持続性のある資源で

ある[3]。図 1-2 にバイオマス資源の種類と転換利用法の例を示す。バイオマスは、さまざまな変換

技術を通じてバイオ燃料やバイオ化学製品、または他のバイオベースの製品に変換することが可

能である。2050 年における、世界のバイオマス需要は、モデル計算や文献値を用いて算出すると 

50 ～ 250 EJ/年（数値は下限～上限を指す）であり、世界の全エネルギー需要を 600 ～ 1000 EJ/年
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とすると，最大で約 4 割を占めることになる。また、持続可能なバイオマスポテンシャルは、世

界のエネルギー需要の約 5 割あるいはそれ以上に匹敵すると見込まれている [3]。 

 

 

図 1-1. 実質 GDP と一次エネルギー供給量/実質 GDP 比の推移.[2] 

 

 

図 1-2. バイオマス資源の転換利用法の例（出典：市原グリーン電力ホームページ；

https://www.takeei.co.jp/gpw/biomass/chap02.html）. 

 

バイオマスには、糖質系のサトウキビやコーン、木質系のスギやヒノキなど、多様な植物種が

含まれ、これらに関する分類法もいくつか提案されている。木質系バイオマスはリグノセルロー
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ス系バイオマスとも言われており、主たる構成成分はセルロース、ヘミセルロース、リグニンで

ある。図 1-3 に示すように、リグノセルロース系バイオマスはセルロース、ヘミセルロース、リグ

ニンの三つの有機高分子が共有結合および水素結合などの非共融結合によって結ばれ、強固な三

次元構造を形成している。セルロースは多数の D-(+)-グルコースが β-1,4-グリコシド結合した多糖

類（C6H10O5)n である[7]。ヘミセルロースは植物細胞壁を構成する炭水化物であり、広葉樹では主

にペントロースとして、針葉樹にはヘキソースとして存在する。リグニンは二種ないし三種のア

ルキルフェノールからなる芳香族単位が高度に重合し、三次元網目構造を形成した巨大な高分子

である。一般に、セルロースとヘミセルロースはそれぞれのモノマーであるグルコース

（C6H12O6）、キシロース（C5H10O5）などに加水分解され、これらの単糖はさらにエタノールや炭

化水素などの基礎化学品に転換可能である。キシロースはキシリトールなどの高付加価値製品の

原料でもある。高付加価値の共生産物が生産は、バイオエタノールプラントの経済性を向上さえ

るとの報告がある[4]。現在わが国の木質バイオマス生産コストは全国平均で約 11000 円/m3 であり，

目標とするスウェーデンと比較して単位材積当たりで 4 倍以上高い[5]。熱分解やガス化などの転換

技術の適用を考えると、バイオマスの利用可能量（ポテンシャル）、とくに木質系バイオマスの

それが増大する。木質系バイオマス資源のポテンシャルは、2050 年の世界の主要エネルギー需要

（仮定を踏まえた見込み）の相当な割合をカバーするほどに大きい。仮にエネルギー用途の木材

の価格が 0 〜 30 USD/GJ（0〜216 USD/m3）の範囲で変動する場合、世界のエネルギー用途木材供

給量は 0 〜 23 Gm3/year（0〜165 EJ/year）と推定されている[5]。家庭用の薪をエネルギー木材に追

加すると、木質系バイオマスは 2050 年に世界の主要エネルギー消費の 2 〜 18%を満たす可能性が

ある[6]。これらの背景を踏まえ本研究は木質系バイオマス、とくに、わが国で最も豊富なスギを原

料とするバイオマス転換に関する研究を実施した。 

 

1.3. バイオマスエネルギー変換技術 

バイオマス転換技術は、物理的転換、熱化学的転換、生物化学的転換の四つの主要なカテゴリ

ーに分類できる。物理的転換は燃料の運搬効率や燃焼効率の向上を目的とした破砕・粉砕や成型

などであることが多く、バイオマス固形燃料（ペレット・ブリケット燃料）の製造もこれに含ま

れる。熱化学的転換や生物化学的転換には気体燃料製造、液体燃料製造、固体炭化物燃料製造に

関してもなどの多様な転換方法に関する研究開発が行われている。バイオマスは、再生可能でカ

ーボンニュートラル性を有する一次エネルギーであるが、固体であるが故の利便性の低さ、発電

などのエネルギー転換効率の低さを克服するための技術がガス化や熱分解に代表される転換技術
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であり、これらの技術はバイオマスを気体や液体に転換することが主目的であることが多い[8]。一

般に、バイオマスのエネルギー転換技術の分類例を図 1-4 に示す。 

 

 

図 1-3. リグノセルロース系バイオマスの化学構造例. [7] 

 

 

図 1-4. エネルギー変換技術. 

 

1.4. 熱分解の役割 

熱分解とは、酸素やハロゲンなどを非存在下で原料（固体あるいは液体）に加熱することによ

って行われる熱化学的分解である。リグノセルロース系バイオマスの熱分解では、その成分（セ

ルロース、ヘミセルロース、リグニンなど）が加熱される過程でバイオオイル（液体）、ガス

（メタン、一酸化炭素、水素、CO2を主成分とする混合ガス）および固体残渣（炭化物）が生成す

る。液体および固体生成物は、燃料（二次エネルギー）あるいは下流プロセスの原料として利用

される。熱分解は酸素（O2）の非存在下で操作されるため、燃焼が回避され、有機物の熱化学的

分解と重合が並列的に進む。以上に述べたように、熱分解はバイオマスの再生可能な資源を有効
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に活用し、エネルギーおよび有用な化学物質の生産に寄与している。 

熱分解の利点を以下に述べる。 

1. 再生可能エネルギーの生成: 熱分解はバイオマスからバイオオイルや可燃性ガスなどの二次エネ

ルギーを生み出すため、再生可能エネルギーの生成に寄与する。熱分解により、化石燃料に依

存せずに液体、固体、ガス燃料が得られる。 

2. 廃棄物の削減: 熱分解は有機物を分解して生成物を得るプロセスであるため、バイオマスや有機

廃棄物の処理と同時に廃棄物の削減も同時に行うことができる。これにより、廃棄物の処分に

伴う環境への負荷が軽減できる。 

3. バイオマスの有効利用: 熱分解はバイオマスを有用な生成物に変換するため、林業や農業の副産

物、木材くずなどの再生可能な資源を有効に利用できる。 

4. バイオオイルの取得: 熱分解によって得られるバイオオイルは、燃料や化学原料として使用でき

る。これにより、石油に代わる持続可能な二次エネルギーの供給が可能となる。 

5. 可燃性ガスの生成: 熱分解燃料ガスを簡便に得るプロセスとしても有効である。燃料ガスは発電

や化学プロセスに利用でき、多岐にわたる産業アプリケーションに適している。 

6. 二酸化炭素の低減:熱分解によって得られた生成生物を燃料などとして利用し、その結果 CO2 が

発生した場合でもバイオマスが生産される過程で生物が大気から吸収した CO2 が放出されるの

みであるので、大気中の CO2 濃度は（理論的には）増加しない。バイオマスからの二次燃料が

化石資源を代替すれば、後者の燃焼による CO2 の排出を削減できる。 

 

しかしながら、熱分解は問題や課題もある。 

1. エネルギーの要求: バイオマスをとくに高温で熱分解する場合は、外部からエネルギーを投入す

る必要である。このことは熱分解プロセスのエネルギー収支を悪化させ、その持続可能性を低

下させる恐れがある。 

2. 生成物中の不純物: 熱分解によって得られる生成物には、望ましくない不純物や異物が含まれる

ことがあり、これが得られたバイオオイルや燃料ガスの品質を低下させる可能性がある。 

3.  技術の成熟度: バイオオイルなどを得るための熱分解技術は未だ成熟したものとは言い難く、商

業化（大規模実用化）多くのに向けて課題が残っており、最低でも安定性やエネルギー効率

（例えば単位量の製品あたりに必要な投入エネルギー）向上が求められている。 

4. 環境影響: 高温でのバイオマスの熱分解に伴う排ガスや残留物の処理が適切でない場合、それら

の環境に対する悪影響が懸念される。したがって、それらの物質の処理が必要、重要である。 
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5. 経済性の課題: 現在の状況では、熱分解は未だコスト高の技術であり、このことが商業的な展開

や広範な適用を制約している。 

6. 反応制御の難易度: 高温での反応プロセスは制御が難しく、とくに迅速な反応の適切な制御が必

要である。このことを含めプロセス操作の最適化や安定性の確保には未だ課題がある。 

 

熱分解技術は、バイオマスの高付加価値利用のために多くの可能性を創出し、将来的にはさらな

る可能性を拓く。とくに燃料と化学生産の双方の用途が期待される高品質バイオオイルなどを、

高収率で得るために過去数十年にわたってバイオマスの熱分解機構・速度論の解明やプロセス設

計に関する多くの基礎・応用研究が行われている[9,10]。 

 

1.5. ガス化技術における課題 

1.5.1. ガス化プロセス 

ガス化（Gasification）は、固体燃料や炭化性物質を酸化剤（O2、水蒸気（H2O）、CO2）の存在

下あるいは非存在下で加熱することによって可燃性ガスを生産する熱化学あるは熱・触媒化学反

応プロセスである。ガス化では、例えば O2 の存在下で原料が高温で反応し、合成ガス（synthesis 

gas, syngas と呼ばれる）が生成する。合成ガスの組成は反応条件や原料によって異なるが、一般的

には CO と H₂ あるいはこれらに加えてメタン（CH₄）や他の軽質炭化水素が含まれる。合成ガス

は、様々なエネルギープロセスや化学プロセスで利用できる。前者は発電、暖房、工業プロセス

であり、化学プラットフォームの製造や合成液体・ガス燃料の製造である。ガス化は、生成物が

燃料である場合でも単純な燃焼よりも高い効率でバイオマスの化学エネルギーを抽出・回収でき

る可能性が高いためエネルギー効率や環境影響低減の観点からも注目されている。バイオマスガ

ス化は多くの逐次並列プロセス、すなわち乾燥、熱分解、発熱的酸化および吸熱的酸化、などか

ら構成される。実現可能なガス化経路の例を図 1-5 に示す。熱分解過程は、酸素無しあるは酸素不

足の反応環境でバイオマスを固体、液体、または気体の燃料や価値のある化学物に転換するプロ

セスである。このプロセスはマイルドな熱分解、遅速熱分解、迅速熱分解に分類できる[11]。ガス

化反応を総括の化学反応式で示すと以下のようになる。 

 

            バイオマス → H2 + CO + CO2(g) + 炭化水素（HC）(g) + タール(l) + チャー(s) 

 

図 1-6 に示したように、ガス化では各反応工程において多くの反応が起こる。物理工程である乾
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燥過程ではバイオマス中の水分が気相に蒸発する[11-14]が、このとき原料は高温でないため、化学

反応はほとんど起こらない。熱分解では、低分子から高分子の揮発性物質（分子量 2 （H2）から 

100 〜 1,000 （凝縮性有機物＝タール））が生成し、気相に蒸発する。熱分解は概ね吸熱反応であ

り、そのため、熱分解に必要な熱ガス化に含まれる他の発熱的工程（高温）で発生する高温ガス

や外部から供給する必要がある。熱分解反応から得られた生成物（ガス、タール、炭化物＝チャ

ー）は、O2 と反応して発熱的に酸化され、H2 、CO 、CO2 、および H2O に転換する。上記の熱分

解生成物は O2 だけでなく反応系内の CO2 や H2O と吸熱的に反応し、H2 、CO に転換する。このよ

うに、ガス化は O2 存在下・非存在下のいずれでも（高温であれば）進行する。ガス化最終生成物

は、CO 、H2 、CH4 およびそれらのガスに転換されなかったタール（芳香族化合物）である[15]。 

 

 

図 1-5. ガス化反応プロセス. 

 

図 1-6. ガス化に含まれる反応（ただし、素反応ではない）. [15]  
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1.5.2. ガス化技術に関する研 

ガス化は、ガス化剤（空気、O2 、H2O 、CO2 、あるいはそれらの混合物）の存在下で、 500 〜 

900℃でバイオマスを可燃性ガスに転換する技術であり、長い技術開発の歴史がある。ガス化は

熱分解とは異なり、ガス化は合成ガス（CO /H2 ）の中間生成物（発電のためのガス燃料）あるい

は最終生成物とする場合が多い。ガス化によって得られる高品質な合成ガスは、液体燃料や化学

品共通プラットフォームであるため、バイオマス生産（林業、農業、廃棄物産業など）とエネル

ギー・化学産業を連結する役割を担う技術としても注目されている[16]。 

合成ガスの品質に対して異なる要件産業によって異なる。とくに、合成ガス中の残留タール濃

度や H2 と CO のモル比（H2 /CO 比）は重要な指標である。合成ガスユーザーからの要求に対応す

るために、ガス品質の特性が決定されるガス化装置とプロセスを選択する必要があり、選択肢が

なければ新たなガス化技術を開発する必要がある。ガスプロセス、設備（装置）設計では、産業

が合成ガスの品質に対して具体的な要件を持っていることを考慮する必要があるのは言うまでも

ない。異なるガス化法や反応条件の設定は、合成ガス中の残留タール濃度や H2 /CO 比の検討がと

くに重要である。例えば、低（極低）残留タール濃度を求めるユーザーに対しては、合成ガス品

質を高めるために特定のガス化条件やクリーニングシステムが採用される。例えば、ガス化温度

や圧力を調整することによって合成ガスの組成を最適化することがある。また、必要に応じて適

切なガス化剤を選択することも可能で、異なるガス化剤（例：空気、酸素、蒸気など）は合成ガ

ス組成に大きな影響を与える。さらに、固定床、流動床、逆流ガス化器など異なるタイプのガス

化反応器のなかから最適なタイプの反応器を選択することによって合成ガス品質を最適化できる

可能性がある。例えば、小規模な大気中固定床ガス化器は、ガスエンジンやマイクロガスタービ

ンを使った発電のためのガス化反応器として選択される場合が少なくない。ガスエンジンやター

ビンが正常に動作するためには、受け入れ可能な合成ガス中の微粒子濃度 50 mg/Nm3未満であり、

同時に残留タール濃度が 100 mg/Nm3未満であると言われている[17]。バイオマスガス化は、バイオ

マス由来クリーン燃料の製造手段として注目されている、しかしながら、このプロセスから得ら

れる生成ガスには通常受け入れ難い高濃度のタールが含まれている。タールはガスクーラーやフ

ィルタエレメント、エンジンへの燃料ガス吸引路などを閉塞することがあり、下流プロセスでの

操作トラブルや設備の故障を引き起こすことがある。ほとんどの生成ガスアプリケーションでは、

ガスを使用する前に少なくとも微粒子およびタールの一部あるいは大半を除去する必要がある。

したがって、合成ガス中の微粒子・タール濃度制御、事前の除去処理は、バイオマスガス化を実

装するための最重要課題のひとつとなっている[18]。 
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図 1-7 に示されているように、T.A. Milne と R.J. Evans[17,19]は、様々な研究者が熱分解・ガス化工

程での生成・残留するタールを除去する方法をまとめている。多くの研究者に認識されているこ

とのひとつは、置換基をもたない難分解性の芳香族（ベンゼン、ナフタレンなど）は 1000℃以上

の温度で、十分な滞在時間があれば触媒を用いずとも分解除去できるというものである。図 1-8 は

Elliott[20]が示したタールの行方であり、タールの主要構成成分が熱分解・ガス化反応の進行度（温

度）とともに変化する様と示している。上述したように、温度が 1000°C を超える雰囲気では難分

解性芳香族化合物分解できるが、そのためには雰囲気を高温にするために投入する燃料（合成ガ

スの一部を含む）の消費、すなわちエネルギー損失が増加する。 

1998 年に行われた EU/IEA/米国エネルギー省のタール測定プロトコル会議では、多くの専門家

がベンゼンよりも分子量が大きい有機化合物をすべて「タール」と定義することで合意した[21]。

タールには凝縮、タールエアゾルの生成、およびより複雑組成と分子構造などに由来する様々な

問題があり、それらの問題はプロセス設備だけでなく、ガスを投入するエンジンやタービンにも

影響を及ぼす。残留タールの許容限界濃度（上限）は、プロセスの種類と最終的なユーザーアプ

リケーションに大きく依存する[22]。ガス化の低温化と、その場合に必須と考えられる触媒の使用

によるタールの転換除去は、現在の研究においても未だに重要な課題である。図 1-9 に示すように、

商業規模および研究段階のガス化反応器は、合成ガスの最終用途を考慮しつつであり、可能な限

りエネルギー効率や環境性能を高める必要がある。 

 

 

図 1-7. ガス化によるタール除去プロセス. 

 

 

図 1-8. 「タール」成熟スキーム Elliott (1988)提案された. [20] 
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図 1-9. ガス化炉の最終用途. [22] 

 

1.6. ガス化剤と触媒の役割 

ガス化プロセスにおいては、ガス化剤の選択、ガス化温度の範囲、および触媒利用の有無・触

媒のタイプが合成ガスの収率・組成、残留タール濃度、およびエネルギー効率（ネットのエネル

ギー基準合成ガス収率＝冷ガス効率）に影響を与える。そのため、研究者たちは可能な限り良好

なガス化プロセスを開発することに注力している。ガス化剤の選択に関しては、近年、水蒸気と

二酸化炭素が目されている。水蒸気ガス化には以下の利点がある。具体的には、（i） より高い発熱

量のガスが生成されること、（ii） O2 を空気として供給する場合、空気中の N2 による希釈を制限で

きること、および（iii） ガス化媒体として空気と酸素の両方を使用する際に高価な酸素プラントが

不要になることである[23]。H2O をガス化剤とする場合、高い発電効率とエネルギー効率が得られ

ることがある [24]。一方、CO2 を酸化剤とするガス化は、自身と炭素を CO に変換できるので注目

されているが、CO2 の反応性は H2O よりも低いと考えられているため、CO2 をガス化剤とするガ

ス化ほど開発が進んでいない。 

バイオマスのガス化に使用される触媒は、通常、アルカリおよびアルカリ土類金属（AAEM）

触媒（K,、Na、Ca）、遷移金属触媒（Fe、Ni、Co など）およびその他に分類される[25]。これまで

に実施された多くの研究によってアルカリおよび AAEM がバイオマスの熱分解とガス化に効果的

な触媒作用を示すことがよく知られている。AAEM 、すなわち K 、Na 、Ca はバイオマスに含ま

れる inherent な触媒種（ただし低濃度）ため、その触媒効果技術への応用に関する多くの研究があ
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る[44-47]。 

バイオマスガス化は熱分解（脱揮発化＝devolatilization ともいう。バイオマスから中間生成物と

してのガス、タールおよびチャーが生成）と中間生成物がガス化剤と反応するガス化（固体であ

るチャーの反応）・改質（気相成分であるガス・タールの反応）の二つの逐次工程に大別される。

これらの逐次工程の熱化学的特性はいずれも特に AAEM による影響を受ける。AAEM の影響はガ

ス化剤と操作条件に密接に関連しているが、一般的には、AAEM 触媒が存在することによるチャ

ーの反応性増大とこれによる合成ガス収率の向上、そして、タールの低減（熱分解時の生成抑制、

チャー表面における改質反応速度の増大）が認められている[25]。AAEM の特性ガス化に対する影

響、すなわち触媒作用は、不均一触媒作用であり、上記の転換反応の他には水性ガスシフト反応

などのよく知られた低分子の反応も例外ではない。 

チャーのガス化における触媒活性は、K2SO4 or K2CO3 > Na2CO3 > KCl > NaCl > CaCl2 or CaO （触

媒前駆体）の順であることが報告されている[26]。さらに、K2CO3 に由来する K 触媒の活性担持方

法によって触媒作用に影響を受けないことも報告されている[26]。実際に熱分解とガス化を連続し

て行う二段階ガス化を想定した場合、ガス化（ガス化炉から排出されるガス化が完了していない

K 担持チャーを洗浄）により K2CO3 として K を回収することは可能である。つまり、ガス化プロ

セスから K 触媒をリサイクルして繰り返し利用できるのは、K を K2CO3 として担持した場合に限

られる可能性がある。バイオマスの熱分解・ガス化において K、とくに K2CO3 の使用が持続性の

観点から合理性が高いと考えられる。 

 

1.7. 二段階熱分解・ガス化プロセス 

近年、固定床のダウンドラフトガス化反応器を適用したバイオマスおよび廃棄物のガス化に関

する関心が高まっている。異なるモデルを使用したダウンドラフトバイオマスガス化設備の性能

解析に関する研究もある。アップドラフトガス化器では、固体充填層の上部で生成したタールの

一部はガスに転換されるが残部は反応器から排出されるため、そのタールの転換と利用が問題に

なる。ダウンドラフトガス化器ではそのような問題が起こらないため、合成ガス中の残留タール

濃度は低い。しかしながら、有効なタール改質が起こるチャー充填層内のタールの滞留時間は短

すぎることなどのために、タール濃度は空気（O2）を多く投入した場合でも 100 mg/Nm3-dry 未満

に提言することが難しい。この問題は、同一の反応器において熱分解およびガス化が進行するこ

とに起因する。これに対して、熱分解とガス化（ガス化・改質）を物理的に隔離した二つの反応

器で操作する二段階ガス化反応が提案されている。Ahrenfeldt ら[27]は熱分解によって生成した揮発
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成分（ガス、タール）をチャーと分離して二段目の反応器（高温部分燃焼反応器）に導入し、そ

こでタールを気相反応によって改質した。その結果、多くの芳香族はほぼ消去できたが、ナフタ

レン（分析されていないが恐らくベンゼンも同様）の消去は困難であり、温度＝ 1050°C、空気比

＝ 0.5 という非常に過酷な条件（エネルギー効率を大きく低下させてしまうほど高い空気比）のも

とでも残留ナフタレン濃度は> 500 mg/Nm3-dry であった。たとえ高温反応場を適用してもタールの

消去は容易でないと言える。 

 

 

図 1-10. H2O-O2 または H2O-空気を酸化剤とするバイオマスガス化に関する先行研究[28-36]で採用さ

れた H2O/バイオマス炭素モル比と O2/バイオマス炭素モル比の関係. 青破線で囲んだ領域は、流動

層の後段にガード反応器（触媒；ドロマイト）と触媒反応器（Ni/Al2O3）設置し、100 mg/Nm3-dry 

未満の低残留タール濃度を達成した場合. ベルト A と B 、反応器を熱自立にするために最小限必要

な O2/バイオマス炭素モル比であり、ベルトよりも下の領域では反応器は熱的に自立できないと考

えられる。 

 

流動層で熱分解とチャーのガス化を行い、これに加えて後段で触媒を用いたタール改質を行う

ことを想定した研究も多く、なかでもドロマイトの流動媒体（珪砂）への混合，流動層下流への

接触改質反応器（触媒：ドロマイトあるいはドロマイト＋Ni/Al2O3）の設置によるタール濃度低減

に関して多くの事例がある。代表的な研究[28-36]における反応条件の範囲を図 1-10 に示す．この図

は，流動層ガス化温度、O2/C 比および S/C 比の関係（図中の領域 A および B）も示す。研究の多

くにおいて現実的な試験条件（ベルトよりも上の領域）が採用されたことがわかる。破線の枠は、



16 
 

ドロマイト（ガード触媒）および Ni/Al2O3 を適用して合成ガス中の残留タール濃度を 100 mg/Nm3-

dry 未満に低減した事例である。タール濃度とタール収率（乾燥原料質量基準）の関係はガス化剤

等の条件によって変わるが、100 mg/Nm3-dry はおよそ 0.01 wt%に相当する。バイオマスの熱分解

におけるタール収率（改質前）40 wt%とすると、タールの 99.97%以上を分解してはじめてタール

濃度は100 mg/Nm3-dry になると言える。ドロマイトとNi/Al2O3（本触媒）の組み合せは有望だが、

課題が少なくない。チャー・灰微粉の改質反応器へ到達を防ぐためには高温除塵が必要であるこ

と、含塩素・硫黄成分やコーキングによる Ni/Al2O3 の被毒と失活を長期にわたって防止、抑制し

た実績は見当たらない。微粉の蓄積を防止するためのモノリス型触媒を適用したタール改質では

十分な改質率が得られなかった[36]。 

熱分解反応器とチャー粒子充填層（チャーのガス化と揮発成分の改質が同時進行する）から成

るガス化・改質反応器を直列したプロセスが Henriksen ら[37]によって検討されている。熱分解生成

物（ガス、タール）の一部はチャー粒子充填層上部の気相で部分酸化（≈ 1100°C）によって転換し、

その後に充填層内でさらに改質される。このプロセスにおいてチャー粒子層内のタール改質はチ

ャー表面の高いタール捕捉能力（タールの化学吸着〜分解）を活かしたものであり、合成ガス

（燃料ガス）中のタール濃度を＜ 15 mg/Nm3-dryという相当に低いレベルまで低減できる[37]。 

Hayashi ら[38]は、バイオマスのガス化を「反応系出口」における合成ガス温度 Texit（ガス化温度や

改質温度ではない。この温度によって化学エネルギー回収率＝冷ガス効率が原理的に決定される）

によって分類、評価している。第一〜第四世代のガス化には、それぞれに特有の Texit の範囲があ

り、世代が進むほど Texit が低くなり、化学エネルギー損失が小さくなる（冷ガス効率が高くな

る）。図 1-11 を示したより、第四世代ガス化では、Texit が 300°C あるいはそれよりも低温である

ことが最大の特徴であり、その特徴の故に化学エネルギー損失が（気固系ガス化としては）最も

小さい。第四世代ガス化は、バイオマスを熱分解、熱分解生成物（チャー、タール・ガス）の同

時触媒改質から成る二段プロセスであるが、図 1-12 の概念図に示す新機構、とくに 700°C 程度で

ガス化・改質反応器を出た合成ガスの顕熱によって熱分解を駆動することによって、その顕熱が

熱分解生成物の化学エネルギーに転換される（化学エネルギー増分は原料発熱量の 6 〜 8%）機構

によって従来のプロセスを大きく超える冷ガス効率（95 〜 97%）が得られる可能性がある[47]。 

 



17 
 

 

図 1-11. 合成ガスの反応系出口温度（Texit）の関数としての化学エネルギー損失.[29] 

 

 

図 1-12. 第四世代ガス化の概略図 [38] . 
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1.8. CO2 改質・ガス化 

合成ガス収率の最大化とタール残留率の最小化（理想的にはゼロ）を同時に達成するため、先

行研究はガス化剤の選択、触媒の選択と最適化、ガス化速度論、プロセス設計論の研究を展開し

てきた[39]。CO2 を酸化剤として用いるガス化（酸化剤＝ O2 + CO2 あるいは空気+ CO2）は、バイオ

マス（CO ・H2 源）と CO2 （ガス化剤・CO 源）を同時に付加価値化し、CO リッチな合成ガスを

生成する潜在的な負の CO2排出技術（Negative Emission Technologies）のひとつである。CO リッチ

ガスを生成すると予想される CO2-O2 ガス化は H2O-O2 ガス化よりも H2 プアな合成ガスを生成する

が、これは次世代のガス化では不利な点にならない。再生可能電力を投入する水電解による H2 製

造が相当の規模で実装されると予想されるためである。化学原料として必要な合成ガスの H2/CO

比は水電解由来 H2 との混合によって変えることができる。なお、C1 合成に必要な H2/CO 比は、

多くの場合 2 である（メタノール、ジメチルエーテル、エタノール、オレフィンなど）。CO2-O2

ガス化はバイオマス炭素の全量あるいはそれを超える量の炭素を CO に転換できる可能性があり、

それが可能となれば再生可能炭素資源由来の CO2 すら発生しないカーボンネガティブプロセスを

実現できる。無論、合成ガスは発電や水素製造にも適用可能な燃料（原料）である[40]。  

CO2 、CO2-O2 、CO2-空気をガス化剤とするバイオマスのガス化に関する研究は、チャーの CO2

ガス化に関する研究を除けば極めて少ない（例えば文献 41）。近年、温室効果が環境に与える影

響が顕著になる中、多くの研究者が CO2 の循環利用を意識した研究を展開しているが、CO2 を酸

化剤として活用するガス化は注目されているプロセスのひとつになりつつある [42]。 

CO2 をガス化剤とするバイオマスガス化は、炭素の持続的な循環に貢献するプロセスのひとつであると

言える。CO2 排出量を削減することが世界的の社会的課題である現在、効果的な CO 転換利用技術の開

発と実装が喫緊の課題である。CO2 ガス化は、大気中 CO2 濃度の低減に直接的・間接的に貢献するだけ

でなく、生成物である合成ガスは液体燃料や化学製品に誘導できる。CO2 ガス化の基本原理は、CO2 を一

酸化炭素（CO）と水素（H2）に熱化学反応させることである。このプロセスは、通常 1000°C あるいはこれを超

える温度で操作されるので、冷ガス効率高めるには触媒が必要になる可能性が高い水蒸気改質は、水蒸

気とメタンなどの気体を反応させて合成ガスを生成するプロセスである。このプロセスは、ニッケルや他の繊

維金属などを担持した触媒適用して製造できる。これに対して CO2 を改質剤とするドライ改質は同様に合

成ガスを生成するが炭素析出を抑制することが難しく未だに研究開発の段階である。逆水性ガスシフト反

応は、CO2 と H2 を CO と水に変換するプロセスであり、この反応に触媒が不可欠である。この反応プロセス

は化学平衡論上反応の低温化が難しく、現在研究開発段階にある。バイオマスの CO2 ガス化を含め、CO2 

の化学転換技術は、CO2 を有用物に変換する方法を提供する一方で、多くの課題があり、触媒の選択と最
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適化、反応器の設計、エネルギー効率の検討、コスト、システム統合などの様々な面で改良と革新が必要

である。また、CO2 源の確保と（例えば工業プロセス排ガス中の CO2 、大気中 CO2 の回収）回収時の濃度

も、ガス化プロセスの効率と実現可能性に影響を与える。近い将来的に、効率的で経済的な CO2 ガス化技

術の開発に焦点が当てられる可能性は高いが、それまでに、高 CO 収率、高冷ガス効率、タール完全消去

などを技術的にクリアしておく必要がある。異なるエネルギー変換プロセスとの統合（例えば電解・水素製

造などとの統合）、CO を原料として化学製品を製造するプロセスの開発と実装も重要である CO2 を改質・

ガス化剤とする炭素資源転換技術は、低炭素経済と持続可能なエネルギーの未来を実現するための重要

な貢献を果たすと期待される[43]。 
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2.1. 実験試料の調製（炭酸カリウム担持バイオマス） 

木質系バイオマス原料として大分県（日田市）産のスギを用いた。入手した原料はサイズが 10 

mm 未満のザラメチップであったので、使用する前に篩分けして 2 〜 4 mm の粒子を得た。以降に

述べる実験にはこのサイズの粒子のみを原料とした。触媒担持原料は、図 2-1 に示す手順で調製し

た。原料はまず 105℃の空気中で 24 h 加熱し、含有水を除去した。乾燥原料は、事前に調製した炭

酸カリウム（K2CO3）溶液に 24 h 浸漬した。その後、ロータリーエバポレータ（東京理化器械製

造、図 2-2 ）を使って固液混合物から水分を概ね蒸発除去した。すなわち、K2CO3 はいわゆる湿式

含浸法によって原料に担持した。K2CO3 担持原料（以後、K 担持原料と称す）は、さらに 40℃で

48 h 真空乾燥し、熱分解あるいはガス化試験に供した。K 担持原料の K 担持率は、1.0 あるいは 0.5 

mol—K/kg-dry-原料とした。 

 

 

図 2-1. K2CO3担持スギの調製方法.  

 

 

図 2-2. ロータリーエバポレータ.  
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2.2. 熱分解−ガス化・改質連続実験 

K 担持原料は、図 2-3 に示す連続装置を用いた熱分解・ガス化試験に供した。同装置は、第四世

代ガス化プロセスを構成する二つの反応器（熱分解反応器およびガス化・改質反応器を模擬した

ものである。熱分解反応器はスクリューコンベア型、ガス化・改質反応器は粒子固定層（あるい

は移動層）型の反応器である。K 担持原料は、原料ホッパーから一定速度（1.2 g/min）で 550°C に

加熱した熱分解反応器に 60 min 間供給した。原料とともにキャリアガス（N2 、純度＞ 99.9995%）

も供給した。熱分解反応器内で生成したチャーおよび揮発成分はそのままガス化・改質反応器に

供給された。ガス化・改質反応器（温度；710 – 730°C）には CO2および O2を連続供給した。なお、

ガス化・改質反応器には試験前に一定量の K 担持チャー（K 担持原料を図 2-3 に示したのと同形式

の連続熱分解装置に供給し、調製した）を仕込んだ。この K 担持チャー充填層の初期高さは 350 

mm とした。ガス化・改質反応器を通過して反応系外に排出した揮発成分のうち、重質タール（分

子量＞ 200）はエアロゾルフィルタで捕捉し、軽質タール（分子量＜ 200）および水は同フィルタ

下流の四連凝縮器に全量を凝縮した。非凝縮性ガスはマイクロガスクロマトグラフ、質量分析計

を用いて間欠、連続分析するとともに全量をガスバッグに捕集した。生成物の回収法は次節に詳

しく述べる。 
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図 2-3. 熱分解−ガス化連続試験装置（下は写真）. 

 

2.3. 生成物の回収 

図 2-3 に示したように、ガス化・改質反応器から排出された揮発成分のうち、重質タール（HT）

は 170°C に加熱保温したエアロゾルフィルタで捕集、軽質タール（LT）と水（反応によって生成

した水）は 0℃（一基）、-40℃（一基）、-70℃（二基、うち一基はガラスビーズを充填）に冷却
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した計四基の凝縮器（直列配置）を用いて完全に回収した。LT のうち最も分子量が小さな化合物

はベンゼン（C6H6）であった。HT はフィルタをアセトンで洗浄することによって全量を回収した。

洗浄は超音波照射下で繰り返し行い、処理と、三回以上のろ過によって固形分と分離し、溶媒

（アセトン）はロータリーエバポレーション（60°C 750 mbar）と減圧乾燥によって完全に除去し

た。真空乾燥後に残留した固体ないし半固体の質量を測定し、HT 収率を求めた。LT および水か

らなる凝縮物は全量をアセトンで回収し、その後の分析に供した。 

 

2.4. 実験分析 

2.4.1. 非凝縮性ガス成分の定量分析 

非凝縮性ガス（H2 、CO 、CO2 、CH4 、C2H4 および C2H6）は、マイクロガスクロマトグラフ

（図 2-4 ,ジーエルサイエンス社製 Aglient990）で間欠分析した。ガス注入は 2.9 min 毎に行った。

この間、生成ガスの一部を質量分析計（日本ベル製、BELMASS）に導入し、H2, CO2, H2O および

CH4 をモニタリングした。 

 

 

図 2-4. マイクロガスクロマトグラフ. 

 

2.4.2. 熱分解によるタールおよび水の分析 

LT および HT のアセトン溶液は、ガスクロマトグラフ（図 2-5 ,パーキンエルマー社製）を用い

て定量分析した。アセトンで回収した水はカールフィッシャー水分計（図 2-6 , 京都電子工業株式

会社, MKC-710）用いて定量した。 
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 図 2-5. GC/MS（パーキンエルマー製） 図 2-6. カールフィッシャー水分計.  

 

2.5. K 担持チャーの調製 

前述のように、熱分解−改質・ガス化試験では、事前に調製した K 担持チャーをガス化・改質反

応器に仕込んだ。この K 担持チャーは、K 担持原料（K 担持率 1 mol-k/kg-dry-char）の熱分解によ

って調製した。そのための熱分解装置を図 2-7 に示す。K 担持チャー粒子はもとの原料粒子よりも

サイズが小さくなることが判明したので、粒径 4 〜 6.7 mm（熱分解−改質・ガス化試験に用いた原

料よりもサイズが大きい）ものを用いた。熱分解温度は熱分解−改質・ガス化試験と同じ 550°C とし、ガ

スおよびタールの回収、分析も同様の方法によって行った。 

 

図 2-7. K 担持チャー調製のための熱分解装置. 
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2.6. 熱分解−ガス化・改質試験の条件 

熱分解−ガス化・改質試験は、表 1 に示した各種操作因子の組み合わせを変えて 9 回実施した。他の

条件の試験も実施したが本論文では割愛する。なお、R1 〜 R7 における改質温度（Tgr）、O2/C 比および

CO2/C 比はいずれも別途に述べるプロセスシミュレーションの結果を踏まえたものである。プロセスシミュレ

ーションでは、冷ガス効率（原料低位発熱量基準）が 95%を超える条件を抽出することができたが、その条

件に対応する Tgr 、O2/C 比および CO2/C 比の組み合わせのなかから R1 〜 R7 の条件を選択した。なお、

R8 は O2/C 比を強制的にゼロにした場合（O2 の効果を評価するため）、R9 は Tgr を 710°C に下げた場合

（Tgr の改質・ガス化性能に対する影響を評価するため）を想定して設定したものである。 

 

表 1. 熱分解−ガス化・改質試験条件. 

 

 

2.7 総括転換率の決定 

K 担持原料のガスへの転換率（炭素基準）は定常状態を確認できる時間帯における炭素基準の

生成ガス流量（mol-C/min）の K 担持原料供給速度（mol-C/min）に対する割合として求めた。 

 

 

図 2-8 は、R2 および R8 を事例として、オンラインガス分析によって求めた生成ガス収量の累積

値および K 担持原料供給量の累積値の経時変化である。図中の t1〜t2 の時間帯に両者に直線関係

(図中の黒プロット)が見られる。この直線関係は、K 担持原料のガスへの転換率が一定に保たれて

いることを意味する。R2 の場合、直線の傾き（ガス生成速度）は K 担持原料累積供給量の傾き

（原料供給速度）よりも大きく、これは供給した原料に加えて事前に反応器に仕込んだ K 担持チ

ャーの一部もガス化したこと（すなわち、反応器内でチャーのガス化が迅速に進行したこと）を

示す。一方、R8 の場合は傾きの大小関係が R2 とは逆に成る。これは、供給した原料が全てガス

化せず、反応器内に蓄積したことを意味する。 

Run ID R1 R2 R3 R4 R5 R6 R7 R8 R9 

K-loading, mol K/kg-dry-biomass 1 1 1 1 1 1 0.5 1 1 

CO2/C, mol CO2/mol-biomass-C 0.721 0.606 0.572 0.549 0.502 0.419 0.494 0.692 0.657 

O2/C, mol O2/mol-biomass-C 0.301 0.287 0.286 0.310 0.296 0.297 0.247 0 0.304 

Reformer/gasifier temp. (Tgr), °C    730 730 730 730 730 730 730 730 710 

X
C
（定常転換率）= 

((𝑪ି𝒄𝒐𝒏𝒕𝒂𝒊𝒏𝒊𝒏𝒈 𝒈𝒂𝒔,𝒎𝒐𝒍ି𝒄/𝒎𝒊𝒏) ି 𝑪 𝒇𝒓𝒐𝒎 𝑪𝑶
𝟐

,𝒎𝒐𝒍ି𝒄/𝒎𝒊𝒏)

(𝑪ି 𝒇𝒓𝒐𝒎 𝒃𝒊𝒐𝒎𝒂𝒔𝒔,𝒎𝒐𝒍ି𝒄/𝒎𝒊𝒏)
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図 2-8. R2 および R8 におるガス（供給した CO2を除く）の累積生成量（炭素基準）および K 担持

原料の累積供給量（同）の経時変化. 

 

2.7. 熱分解−ガス化・改質試験において得られたタールについて 

熱分解−ガス化・改質試験におけるタール（HT および LT ）の回収法および分析法はすでに述べ

た。図 2-9 は、実際に回収したタールのアセトン溶液の写真である。サンプル瓶 A 〜 E の溶液は

それぞれ（A）エアロゾルフィルタで捕捉した HT 、（B）0°C 凝縮器の上部に凝縮した LT 、（C）

0°C 凝縮器の下部に凝縮した LT と水、（D）−40°C 凝縮器で回収した LT 、（E）−70°C 凝縮器（二

基）で回収した LT の溶液である。（C）、（D）および（E）の溶液は無色であり、溶解した芳香族

化合物はごく微量である場合が多かった。LT の詳しい分析結果は後述する。 

 

 

図 2-9. アセトンに溶解したタール. 

 

2.8. タールの改質率について 

HT 、LT および単環芳香族炭化水素（BTX および他のアルキル置換ベンゼン、MAHC）を分析

した結果得られた収率を図 2-10 に示す。R1 〜 R9 における HT 、LT および MAHC 収率は 10-5〜 
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100%の極めて広い範囲にあり、低収率の場合のタール転換率は（熱分解のみの場合の収率に対す

るもの）は 99.99%以上であった。タール回収および分析法の試行錯誤の改善と極低収率のタール

（とくに HT）であっても定量を可能とする十分な量の K 担持原料を供給する試験方法の確立によ

って極めて広範囲のタール収率を再現よく決定することができた。このようにタール（HT を含む

全成分）広範囲の収率で定量したのは本研究が初めてである。 

 

 

図 2-10. （a）LT 、（b）HT および（c）MAHC の収率と乾燥合成ガス中の濃度（測定結果）. 

 

2.9. チャーからの K の回収と定量 

触媒としての K の循環利用の実現可能性を検証するため、ガス化・改質反応器から取り出した

チャーから K を抽出・回収できるかどうかを調べた。連続熱分解−改質・ガス化試験後に反応器を

室温まで冷却してから同反応器を底部から解放し、内部の残留 K 担持チャーを取り出した。この

チャーは極めて反応性が高く、空気との接触による着火を避けることができなかったため、取り

出しとほぼ同時に水に浸漬するようにした。このようにして回収した K 担持チャーに含まれる K  

は、水溶性 K 、水不溶–酸可溶性 K および酸不溶性 K に分類し、それぞれを定量した。K の回収

と分析の手順を図 2-11 に示す。水溶性 K および水不溶–酸可溶性 K は、いずれもイオンクロマト

グラフィ（図 2-12 , 島津製作所製, LC-20AD, SIL-20A, CDD-10A, CTO-10ACSP）によって定量した。
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酸不溶性 K は酸性水溶液を用いた抽出後の固体が着火を避けながら完全に燃焼し、残った灰を酸

分解によって溶解し、溶液をイオンクロマトグラフィによって分析して定量した。 

 

 
図 2-11. K 担持チャーの洗浄、K の回収および定量の手順. 

 

 

 

図 2-12. イオンクロマトグラフ. 

 

水で K 担持チャーを洗浄した際の洗浄液（水溶性 K の水溶液）は無機炭素の定量にも用いた。

この定量には TOC/IC アナライザー（図 2-13 , 島津製作所, TOC-V およびオートサンプラーASI-V）

を用いた。定量した無機炭素は炭酸イオンであるとして、その量を求めた。 
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図 2-13. TOC/IC アナライザー. 

 

以上に述べた方法で分析を行った結果、K の 92%（R1 〜 R6 の平均）が水溶性であり、残りは

酸可溶性 K であることがわかった。酸不溶性の K は誤差範囲内で 1%未満であった。加えて、水溶

性 K の約 35%が K2CO3 、約 65%が KOH として回収されることもわかった。 
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3.1. K 担持バイオマス熱分解の先行研究 

K2CO3 などのアルカリ金属塩あるいはアルカリ土類金属塩を担持したバイオマスの熱分解につ

いては先行研究がある。例えば、Rutkowski[44]は、バイオマス主要成分（セルロース、ヘミセルロ

ース＝キシランおよびリグニン）に K2CO3 を 10 wt%担持して熱分解すると、タールの元素組成が

変化し、とくに O/C 比が著しく低下することを見出している。ただし、液成分の収率はリグニン

では比較的大きな収率の減少（30→23 wt%）が見られたものの、他の二成分については顕著な減

少がなかった（セルロース：44→41 wt%、キシラン 32→31 wt%）ことも報告している（彼らは水

を含めてタール収率を定義していたため、有機物としてのタール収率は不明である）。Wang ら[45]

は、木質バイオマスと K2CO3 を機械的に混合（乳鉢内）によって 5–18 wt%担持し、熱分解した。

K2CO3 の担持による液成分の減少は顕著でなかったが、熱分解がより低温から開始すること、さ

らに、Rutkowski と同様に液成分の組成が大きく変化することを報告している（この研究でもター

ルは水を含めて定義されている問題がある）。木質系バイオマスに水酸化物を混合（混合比：1/8–

1/1 wt/wt ）して熱分解を行った Chen ら[46] らの研究もある。彼らによれば、バイオオイル収率は 

1/4 混合によって 60→47 wt %に減少したが、混合比を考えれば顕著な変化とは言えない（この研

究でもタールは水を含めて定義されている問題がある）。以上に述べたように、先行研究におい

ては、タール収率の顕著な減少が起こるとの報告はない。一方、Di Blasi ら[47]はタールを水と分離

し、有機物として定量し、収率を決定しており、その結果、アルカリ金属（Na, K）の水酸化物や

炭酸塩の担持によって 2/3 〜 1/2 に低下することを示した。このように、アルカリ金属塩は熱分解

時のタール生成を抑制（あるいは生成タールの二次的分解を促進）すると期待される。 

本研究のラボスケール先行研究（林・工藤研究室、未発表）では、K の担持量がタール生成抑

制に与える影響について明らかな結果、すなわち K 担持率（K2CO3）を 1 mol-k/kg-dry-cedar とした

ときの重質タール収率低減率が 90%以上に達することが判明した。そこで本研究では連続熱分解

装置を用いて K 担持原料を熱分解（550°C）し K 担持の効果を検証した。 

 

3.2. 熱分解生成物分布に及ぼす K 担持の影響 

熱分解生成物分布に及ぼす K2CO3 担持（担持率 1 mol-K/kg-daf-biomass）の影響を表 2 に示す。

K を担持しない原料について得られた結果との比較から、K2CO3 担持によって HT および LT 収率

のいずれもが大きく低下すること、とくに HTの収率低下が著しい（約 90%）。これにより K2CO3 

担持の効果は連続熱分解の場合でも大きいことが実証された。 

タール収率の低下はチャー収率、水収率および CO2 収率の増加によって補償された。チャーお
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よび水収率の増大は架橋反応の促進（あるいはタールのからの炭素質析出を含む二次的分解の促

進）、CO2 収率の増加は K2CO3 の一部が分解した（上述の先行研究（林・工藤研究室））ことに

よって一部しか説明でいないので CO2 のあるいはその前駆体（CO など）の発生を伴う反応、たと

えば水性ガスシフト反応（CO + H2O = CO2 + H2）の促進が強く示唆される。K2CO3 の担持による

含酸素官能基分解の促進を前提とすれば、CO 収率が担持によって低下したの（表 2 を参照）は水

性ガスシフト反応あるいはこれと同等の結果をもたらす他の反応が促進された推定と矛盾しない。 

 

表 2. 熱分解生成物分布に及ぼす K2CO3担持の影響. 

 

熱分解における生成物の分析を通じて、担持率が 1 mol-K/kg-dry-biomass の原料を用いて 90%以

上の HT 収率低減を実現できた。K2CO3 担持は CO2 収率を増加させ、CO 収率を低下させる。この

ことは、一見すると後段のガス化に悪影響を及ぼす可能性があるように思われるが、ガス化によ

って生成する合成ガスの収率、CO の収率はバイオマスの元素組成、そして CO2/C 比、O2/C 比に

よって決まる。したがって、ガス化・改質反応器におけるチャーのガス化速度、タールの改質速

度が十分に高くチャー・タールのガスへの転換率が ≈ 100%であれば熱分解時のガス組成・収率は

問題にならない。むしろ、改質に対して最大の負荷となるタールの収率を熱分解の段階でどれだ

け減らせるか（改質の負荷をどれだけ小さくできるか）が重要である。 

 

  

Run ID R-P1 (No K loading) R-P2 (K-loaded cedar) 

K loading, mol-K/kg-dry-cedar 0 1.0 

Yield, wt%-dry-cedar (K-free) Screw-conveyer Screw-conveyer 

Char 23.4 31.8 

Heavy tar 7.9 0.8 

Light tar 20.8 9.3 

H2O 17.6 24.5 

H2 0.1 0.4 

CO 13.6 9.7 

CO2 10.7 19.5 

CH4 2.4 5.1 

C2H4 0.57 0.39 

C2H6 0.40 0.56 

Total 97.5 102.0 
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3.3. 第四世代ガス化プロセスに関する先行研究 

Oike ら[48]は第四世代ガス化概念に基づいて H2O-O2 を酸化剤とする熱分解−改質・ガス化連続試

験研究を行った（図 3-1 ）。彼らは本研究と概ね同形式の試験装置を採用している。また、プロセ

スシミュレーションも実施し、その結果を踏まえて試験における操作条件を決定している。プロ

セスシミュレーションは、ガス化プロセス中の様々な性能指標（合成ガス収率・組成と操作条件

の関係）を仮定のもとに予測し、プロセス性能（ポテンシャル）を事前評価するのに有効である。

熱分解−改質・ガス化連続試験に用いたバイオマスは、K2CO3 担持率が 0.5 mol-k/kg-dry-biomass で

ある木質バイオマス（スギ）である。Oike ら[48]はシミュレーション結果を踏まえて設定した条件

（Texit  = 700°C、H2O/C 比 = 0.5 mol/mol、O2/C 比 = 0.21）において、炭素ガスへの転換率（炭素基

準）= 99%、合成ガス中の残留重質タール濃度 ≈ 3 mg/Nm3-dry、軽質タール濃度 ≈ 60 mg/Nm3-dry

などの性能を実証している。Texit を 720°C とした場合には残留タール濃度をさらに下げることにも

成功している。ただし、H2O–O2 ガス化では水性ガスシフト反応（WGSR）の進行によって CO 収

率（バイオマス炭素基準）が 70%未満に留まった。これに対して、本研究が検討の対象とした

CO2–O2 ガス化の場合、CO2 が CO 源および WGSR の抑制剤として働くことによって CO 収率を大

きく向上できると期待され、それゆえに。より困難な「CO2 を主たる酸化剤（ガス化剤）とする」

熱分解・改質ガス化の概念実証に挑戦した。 

 

 

図 3-1. H2O-O2を酸化剤とする第四世代ガス化プロセスの概念[38,48].図中の Tgrは 改質・ガス化反応器

出口における合成ガス温度. 
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Oike らの研究[48]を参考にして、CO2-O2 を酸化剤とする第四世代ガス化プロセスを概念設計した

（図 3-2 ）。ガス化剤を常圧下で凝縮性の H2O から非凝縮性の CO2 に代えたことによって、CO2 の

予熱が可能となる。ただし、図には含めていないが、生成ガス中の CO2 を大気に放出することな

く合成ガス品質を高めるには、合成ガスから CO2 を除去するガス分離プロセスが必要となる（CO2

の分離は H2O-O2 をガス化剤とする場合も同様）。本研究では、バイオマス炭素の CO への≈ 100%

転換が可能かどうか、加えて、合成ガス中残留タール濃度を H2O-O2 をガス化剤とする場合と同等

あるいはそれ以上に低減できるかどうかを検証した。 

 

 

図 3-2. CO2-O2 を酸化剤とする第四世代ガス化プロセスの概念（本研究において設計）. 

 

3.4. プロセスシミュレーション 

CO2–O2 を酸化剤とするガス化プロセスの定常シミュレーションを行なった。第一段反応（熱分

解）による生成物分布には実験値（表 2 ）を与え、第二段反応（ガス化）については、熱分解生

成物の合成ガスへの完全転換、WGSR の平衡（ガス化炉出口）、熱交換器を含む反応系からの放熱

量＝ 0 、等を仮定した。シミュレーション方法の詳細は Appendix 1 を参照されたい。シミュレー

ションにおいて想定したプロセスフローを図 3-3 に示す。このシミュレーションの対象とした要素

プロセスは、熱分解、改質・ガス化（図中ではガス化）、合成ガスと熱分解反応器の間の熱交換プ

ロセスおよびCO2の予熱プロセス（合成ガス顕熱利用）である。系内のチャー、K触媒の循環は重

要な技術であるが、定常シミュレーションには影響を与えないので対象外とした。また、対象と
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したプロセスにはいずれも断熱条件（外部への熱放出が無いこと）を仮定した。熱分解による生

成物（チャー、タール、水および非凝縮性ガス）は、全て改質・ガス化反応器に投入しそこで O2 

および CO2 を酸化剤とする改質・ガス化によって合成ガスに完全転換する。吸熱反応である熱分

解に必要な熱量は、合成ガス顕熱によって与えられる。合成ガスはその顕熱を熱分解に供給した

後も利用可能な熱量と温度レベルを有するのでガス化剤である CO2 の予熱に利用され、いわゆる

Texit を可能な限り低下させることができる。シミュレーションではこのことを想定した。なお、シ

ミュレーション結果の詳細は Appendix 1 に示しているが、CO2 予熱後の合成ガス温度は、最も低

い場合は 200°C 未満であった。合成ガスの組成を求めるにあたっては、改質ガス化反応器の出口

においてCO 、CO2 、H2 およびH2O は平衡組成にあること、すなわち水性ガスシフト反応（WGSR）

の平衡が成立すると仮定した。触媒の循環利用に関しては図 3-4 （右側）に示した要素プロセスを

想定した（ただし、計算には反映されない）。K 担持チャーは改質・ガス化反応器底部から定常的

に抜き出され、冷却の後に水洗し、これにより水溶性の K をチャーから抽出する。抽出後（水切

り後）のチャーは原料と混合し、さらに回収した K （水溶液）を混合物に担持する（例えばスプ

レードライ法を適用）。これによって調製した K 担持原料＋K（再担持）チャーの混合物を熱分解

反応器に供給する。シミュレーションの結果（熱分解反応器、改質・ガス化反応器出口における

合成ガス温度、CO2/C 比および O2/C 比と合成ガス収率・組成の関係）は実験条件に反映させた。

プロセスシミュレーションの結果、すなわち反応条件と性能の関係は、熱分解−改質・ガス化試験

（プロセス模擬試験）によって実証すべきターゲット性能となった。 

 

 

図 3-3. CO2–O2をガス化剤とする第四世代ガス化プロセスにおける物質フローと要素プロセス. 
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図 3-4. 第四世代 CO2–O2 ガス化概念図 

 

 

3.5. プロセスシミュレーション結果と考察 

改質・ガス化反応器出口の合成ガス温度（Tgr） = 730°C、CH4 収率 = 0（メタン生成無し、ある

いは完全改質）を仮定してH2O-O2ガス化とCO2-O2ガス化シミュレーションを行なった結果を図 3-

5 示す（CH4収率＝3%（炭素基準））と仮定したシミュレーションの結果は Appendix 1 に示した。

CO2-O2 を酸化剤とするガス化（以後 CO2-O2 ガス化と称す）は、H2O-O2 を酸化剤とするガス化

（以後 H2O-O2 ガス化と称す）のよりも大幅に高い CO 収率（同一の CO2/C 比と H2O/C 比）を与え

ることが明らかである。これに加えて、CO 収率は CO2/C 比の増加に伴い増大することもわかるが、

さらに重要なのはバイオマス炭素のほぼ全量あるいはこれを少し超える量の CO を製造できる可能

性が示されたことである。これに対して、H2O-O2 ガス化による CO 収率は最大でも 75%であり、

例えば Oike ら[48]が採用した H2O/C = 0.5 では 70%未満である。本シミュレーションによって、当

初予想した通り、CO2-O2 ガス化は H2O-O2 ガス化よりも高い CO 収率を与え、バイオマス炭素のほ

ぼ全量を CO に転換できる可能性が示された。 
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図 3-5. CO2–O2ガス化および H2O–O2ガス化における合成ガス収率と CO2/C 比あるいは H2O/C 比の

関係. 

 

 

図 3-6. CO2–O2 ガス化および H2O–O2 ガス化におけるエネルギー基準の合成ガス収率と CO2/C 比あ

るいは H2O/C 比の関係. 
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図 3-7. CO2–O2 ガス化および H2O–O2 ガス化における O2/C 比（必要酸素量）と CO2/C 比あるいは

H2O/C 比の関係. 

 

CO2–O2 ガス化および H2O–O2 ガス化による冷ガス効率（原料低位発熱量基準の合成ガス収率）

と CO2/C 比あるいは H2O/C 比の関係を図 3-6 に示す。CO2–O2 ガス化および H2O–O2 ガス化は、い

ずれも CO2/C 比と H2O/C 比が＜ 0.7 のとき 95%を超える冷ガス効率を与えること、両者の差異は

わずかであることがわかった。後述するように、CO2–O2 ガス化は H2O–O2 ガス化よりもより大き

い O2/C 比を必要とする。これは CO2 改質・ガス化のほうが H2O 改質・ガス化よりも吸熱量が大き

いためである。より大きな吸熱量、より大きな O2/C 比は、それぞれ原理的に冷ガス効率を増大

（より顕著な熱化学再生のため）および低下（発熱的酸化のより顕著な進行のため）させるが同

等の冷ガス効率は、それら両者が相互の影響をキャンセルしあった結果と考えられる。 

CO2–O2 ガス化および H2O–O2 ガス化における O2/C 比（必要酸素量）と CO2/C 比あるいは H2O/C 

比の関係を図 3-7 に示した。前述のように、CO2-O2 ガス化は H2O-O2 ガス化よりも O2 需要がやや

大きい。後述する結果を得た連続熱分解−改質・ガス化試験の条件（O2/C 比：0.41–0.72 mol-

CO2/mol-biomass-C、CO2/C 比：0.25–0.31 mol-O2/mol-C-biomass）は、図 3-5 に示した結果を踏まえ

て決定した。 
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3.6. 木質バイオマス（スギ）の連続熱分解−改質・ガス化（第四世代ガス化模擬） 

K 担持原料の連続熱分解−改質・ガス化試験は、上述シしたミュレーションの結果を踏まえて実

施した。図 3-8 に実験装置を再掲する。得られた結果を以降に示し、考察する。各生成物質分析を

行い、結果を得られた。 

 

 

図 3-8. 連続熱分解−改質ガス化装置の概略（図 2-3 の再掲）. 

 

3.7. K 担持バイオマスの合成ガスへの転換特性 

3.7.1. K 担持バイオマスの合成ガスへの転換率 

原料の K 担持率 を 1.0 mol-K/kg-daf-biomass、Tgr  を 730°C とした R1 〜 R6 について得られた合

成ガス収率（CH4 収率を含む定常状態の転換率、炭素基準）を図 3-9 に●プロットで示す。まず、

転換率 XC が CO2/C 比とともに増加する傾向から CO2がガス化剤として機能することが明らかであ

る。XC は CO2/C 比＞ 0.5 において 1 を超える。XC > 1 は、熱分解反応器において生成し、改質・ガ

ス化反応器に供給された K 担持チャーに加えて試験前に改質・ガス化反応器に仕込んだ K 担持チ

ャーもガス化したことを意味する。このように K 担持チャーの CO2 ガス化は 730°C で極めて迅速

に進行したと言え、また、CO2/C 比は 0.4 程度であっても十分だと言える。 

図中の●プロットは、K 担持率を 0.5 mol に減じた場合（R7）、O2 供給無しの場合（R8）および

Tgrを 710°C に下げた場合の XC である。いずれの場合も●に対する XC の低下が明らかであり、K担

持率 O2/C 比および Tgrはいずれも重要な操作因子であると判断できる。O2 は改質・ガス化反応器上
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部の気相において 90%以上が消費され、下部の充填層内のチャーガス化に顕著には寄与しない。

しかしながら、O2 は気相におけるタールの改質に大きく寄与し（後述）、チャーCO2 ガス化の強力

な阻害剤であるタールの気相濃度が低下した結果、チャーのガス化が迅速に進行したと考えられ

る。O2 は改質・ガス化反応器を熱自立させるために必要な発熱的酸化剤であるが、間接的にチャ

ーガス化を促進する O2 の役割が明らかになった。なお、XC ≈ 100%である R6 における CO 収率

（94%）はシミュレーションとほぼ一致した。 

 

 

図 3-9. バイオマス炭素のガスへの転換率（定常状態における転換率）と CO2/C 比の関係. 

連続熱分解–改質・ガス化試験の結果から、炭化水素ガス（CH4）の生成率は約 3%-C（R1 〜 R6）

であることが分かった。そこで、実験で得られた合成ガスの収率と、CH4 収率=3%-C を仮定した

プロセスシミュレーションの結果を比較検討する（図 3-10）。XC  ≈ 100%であるR6（CO2/C 比 = 0.42）

における CO 収率, CO2 収率（投入 CO2 を含む収率）および H2 収率は、シミュレーションと概ね

一致する。一方、XC  ≈ 113%である R5（CO2/C = 0.50）の場合、CO 収率は当然ながらシミュレー

ションと異なるが、他のガスの収率は概ね一致する。このことは、事前に仕込んだ K 担持チャー

（K 担持原料よりも H/C 比、O/C 比がいずれも圧倒的に小さく炭素リッチである）が CO2 との反

応によってガス化し、概ねその分が CO 収率の増加に貢献したと考えれば合理的に理解できる。 

実験結果（R1,R6）とシミュレーションの結果をさらに詳しく検討した。図 3-11 に示したように、

前述のように、CO2/C 比が＞0.41 を超える場合 CO の収率は 100%を超える（シミュレーションで

想定していない）。この傾向は、CO2 収率（図示したのは改質・ガス化反応器出口の CO2 流量から

入口流量を差し引いたネットの CO2収率である）の減少傾向と定性的に対応しており、図 3-9 の傾

向に関する説明、すなわち事前に仕込んだ K 担持チャーの（エクストラな）ガス化の結果として
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説明できる。これに対して、H2 収率（●プロット）は、シミュレーション結果（青線）とよく一

致する。H2、CO、CO2および H2O 収率の関係は WGSR の影響を直接受けるので一概には言えない

が、影響を受けたとしても H2 収率はエクストラなガス化が起こっても起こらずともその影響を著

しく受けることはないようである。WGSR の平衡定数は Kp = PCO2-eq PH2-eq /(PH2O-eqPCO-eq) = 1.38

（730°C）（Pi-eq：平衡時の分圧）である。事前に仕込んだチャーがほぼ炭素のみから構成されると

仮定すると、その CO2 ガス化が進むと PCO が大きくなる一方で PCO2 が小さくなる。この反応だけ

を考えると両者の比（PCO2PCO）は小さくなるが、その結果、WGSR ：CO + H2O = CO2 + H2が進行

する。詳しくは述べないが、R1 〜 R6 における WGSR の反応商 RQWGSR = PCO2PH2/(PH2OPCO)は Kpと

概ね一致した。このことを踏まえ、H2O 収率（バルク回収して定量した）を検討した。次節に結

果を述べ、WGSR に関してさらに考察する。 

 

 

 

図 3-10. R5 および R6 における合成ガス収率とシミュレーション結果の比較. 

 

3.7.2. 水性ガスシフト反応に関する考察 

R1 〜 R6 において得られた H2O 収率をシミュレーションと比較したのが図 3-12 である。XC ≈ 

100%である R1 （図中、CO2/C = 0.41 のプロット）の H2O 収率はシミュレーションによる収率よ

りも低いは、WGSR の反応商が Kp よりも若干小さかったことを考慮すれば、図中に●プロット

で示した補正収率はシミュレーションと概ね一致する。これに対して XC > 100%であった R2 〜 

R6 の場合の H2O 収率はシミュレーションによる収率よりも明らかに低いが、反応商は Kp に近い。

この傾向は、事前に仕込んだ‘炭素リッチ’K 担持チャーのガス化進行によって雰囲気が CO リ

ッチになる → WGSR が進行する → H2O 収率が低下する、シーケンスによって説明できる。前述
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した「WGSR の反応商は Kp と概ね一致」を併せて考えると、H2 収率がシミュレーションの結果

と概ね一致したのは、あくまで結果的そうなったと解釈できる。すなわち、炭素リッチ’K 担持

チャーのガス化進行によって気相におけるガスの総括元素組成（C, H, O）がシミュレーションと

は異なる状況になる一方、WGSR はほぼ平衡に達した（シミュレーションの仮定通り）結果、

「H2 収率の一致（実験 vs シミュレーション）」が見られたと考えられる。 

 

 

 

図 3-11. R1 〜 R6 における合成ガス収率とシミュレーション結果（CH4収率 = 3%を仮定）の比較.  

 

 

図 3-12. H2O 収率の比較. 
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図 3-13. 改質・ガス化反応器入口・出口のエンタルピー差（出口−入口）.  

 

3.7.3. 改質・ガス化反応器入口・出口のエンタルピー差  

熱分解−改質・ガス化試験では反応器を電気炉加熱したが、これはベンチ規模の反応器で断熱反

応系構築するのが事実上不可能であったためである（反応器が小さすぎたため）。しかしながら、

熱分解−改質・ガス化反応器まわりのエンタルピー収支が全くとれないようでは、熱分解−改質・

ガス化試験はプロセスの実験的「模擬」とは言い難い。そこで、熱分解路出口における生成物収

率・組成と改質・ガス化反応器出口における合成ガス収率・組成のエンタルピーを比較した。エ

ンタルピー比較法と得られた結果は Appendix 2 に詳しく述べているので参照されたい。図 3-13 に比較

結果を示す。 

R1 〜 R6 についてエンタルピー収支を求めた結果を図 3-13 に示す。図の縦軸は改質・ガス化反

応器入口におけるエンタルピーから出口におけるエンタルピーを差し引いた差である。したがっ

て、差＞0 であれば出口における合成ガスのエンタルピーのほうが高く、正味で電気炉からの熱投

入が行われたことを示す。これとは逆に差＜ 0 であれば正味で反応器からの放熱が起こったこと

を示す。図に示したように、差はいずれの試験でも＞ 0 であり、正味で電気炉からの熱投入が行

われたことがわかった。ただし、CO2/C 比が小さい R4 〜 R6 の場合、差は原料 LHV （低位発熱量）

のわずか 2%前後とかなり小さい。このことは R4 〜 R6 の実験操作は（結果的に、とは言え）概ね

断熱反応器を模擬した条件下で行われたことがわかった。したがって、R4 〜 R6 において XC ≥ 

100%であった事実は、原料の合成ガスへの完全転換を実証したことに相当する。CO2/C 比が大き

い R1 〜 R3 におけるエンタルピー差はあきらか＞ 0 であり、事前に仕込んだ K 担持チャーのガス

化量（∝XC – 100%）が大きいほど大きくなる。 
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3.8. タールの改質に関する検討 

3.8.1. 反応機構 

CO2-O2 ガス化反応プロセスにおけるタールの改質特性を論じるにあたっては、改質・ガス化反

応器（チャー充填層とその上の気相（ヘッドスペース）、図 3-14 ）におけるタール改質およびこれ

に密接に関わる反応の特性や機構を考える必要がある。熱分解反応器において生成した K 担持チ

ャーおよび揮発成分（ガス、タール蒸気）は、改質・ガス化反応器との接続口を通じて改質・ガス

化反応器に導入される。揮発成分は、まず上部気相において O2 との反応（部分酸化反応）によっ

て一部がガスに転換するが、CO2 との気相反応はほとんど進まないと考えられる。ここで留意す

る必要があるのは、上部気相中を落下する K 担持チャーである。上部気相は絶えず落下する K 担

持チャーが分散した状態にあり、このチャーの反応性が高ければ、CO2 、さらには O2 が関与する

表面反応が起こり、その結果、揮発成分（とくにタール）がチャー表面で分解（炭素析出）ある

いは直接改質される可能性がある。このことはのちに議論する。なお、事前に K 担持チャーを仕

込まない実験（充填層なし、K 担持チャー粒子は改質・ガス化反応器中を落下し、反応器底部の

下に設置した容器に回収）を対照実験として行ったところ、O2 の 96%が消費されることがわかっ

た。このことから、O2 は K 担持チャー粒子充填層に入る前に大半が消費されたと考えられる。K 

担持チャー粒子充填層では、チャー粒子の触媒的 CO2 ガス化と粒子表面におけるタールの改質が

並列的に進行する。改質は、K を触媒とする直接改質ではなく、ミクロ多孔性であるチャーのミ

クロ孔表面への炭素析出と析出炭素の触媒ガス化の逐次反応[49]によって進むと考えられる。 

 

図 3-14. 改質・ガス化反応器の模式図. 
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先行研究によって明らかにされたチャー表面における重要な反応や作用を図 3-15 に示した。タ

ールは充填層内チャーの表面で活性水素生成を伴う炭素析出によって迅速分解し、このとき CO2 

の表面への吸着を強く阻害する。タールは従来から知られている H2 よりもさらに強力はガス化阻

害剤として振る舞う[50]。したがって、タールの濃度を充填層上部の気相で低減できれば、タール

によるガス化阻害を緩和できると期待される。 

 

 

図 3-15. チャー表面における無触媒・触媒ガス化およびガス化阻害[49,50,51,52].  

 

 

3.8.2. タールの改質・ガス化反応器における改質 

改質・ガス化反応器におけるタール改質特性を検討する。図 3-16 に HT 、LT および MAHC の収

率を示す。なお、収率を示すバーグラフの左側に図 3-9 を再掲した。R1 〜 R6 の場合、HT（Mw > 

200）および LT（Mw < 200）の収率は改質・ガス化反応器においてそれぞれ 4.0 〜 4.9 桁および 3.7 

〜 4.7 桁減少する。減少の程度は CO2/C 比が大きいほど著しいが、いずれの条件においても事実上

の完全改質と言ってよいほどの深度改質が達成された。なお、合成ガス（dry）中の残留タール濃

度を計算したところ、LT 濃度は 0.6 〜 8.5 mg/Nm3-dry、HT 濃度は 0.08 〜 0.66 mg/Nm3-dry であっ

た。タールには含められないことが多い MAHC の濃度は 0.07 〜 10.6 mg/Nm3-dry であった。この

ような低残留タール濃度は、バイオマスガス化に関する研究のなかでこれまでに報告されたこと

がなく、CO2 を改質剤とするタールの改質は当初の予想を超える性能を発揮した。 

図 3-17 は LT および HT 収率の逐次的な減少を模式的に示したものである。原料に担持した

K2CO3あるいはそれに由来する化学種（KOH 、K アルコキシドと考えられる）は、熱分解におけ

る HT 収率を約 1 桁低下させる。次いで、改質・ガス化反応器では LT および HT 収率が 1.5 〜 2 

桁低下するが、改質・ガス化反応器上部の気相で O2 による改質（前述）が進むと低下は 4 〜 5 桁
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に及ぶ。図示していないが、改質・ガス化反応器内に K 担持チャー粒子充填層が無い場合（改質・ガ

ス化反応器が気相のみの場合）であっても HT および LT 収率はいずれも大きく低下し、気相におけるタ

ールの部分酸化改質（O2 改質）や気相中に分散した K 担持チャー粒子表面における改質が重要である

ことがわかるが、それでもそれらの LT および HT 収率は図中の’with O2’（R1）の場合よりも 25 〜 50 倍高

く、K 担持チャー粒子表面における改質はタール消去に必須であることが理解できる。 

 

 

図 3-16. HT、LT および MAHC 収率. 

 

 

 
図 3-17. HT および LT の改質特性. 
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3.9. 改質・ガス化反応器からのチャー回収・K 抽出 

改質・ガス化反応器から取り出した K 担持チャーを分析した結果を図 3-18 に示す。まず、K は

そのほぼ全量（＞ 99.8%）が水溶性あるいは酸可溶性（メタンスルホン酸水溶液で抽出可能）であ

った。K の約 35%がK2CO3 、残り 65%がKOH として回収された。チャー表面の活性なK 種はKxOy

（y/x ≥ 0.5）[53,54,55]と考えられていることを踏まえると、これらは水と接触して KOH に転換したと

説明できる。この実験結果に基づけば、K は K2CO3（35%）および KOH（65%）として容易にリ

サイクルできる。Di Blasi[47]は、KOH のほうが K2CO3 よりもバイオマス熱分解時のタール抑制効果

が大きいことを報告している。したがって、K2CO3 よりも K2CO3/ KOH 混合物を担持した場合のタ

ール抑制効果も K2CO3 のみを担持した場合より大きいと期待される。 

 

 

図 3-18. Kの回収率および化学形態分布. 

 

 

図 3-19. CO2 ガス化中の活性 K 種. 
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本研究は、バイオマスの高効率ガス化プロセスとして、第四世代 CO2-O2 ガス化プロセスを提案

し、このプロセスを模擬した連続熱分解−改質・ガス化試験を実施した。試験結果に基づき、同ガ

ス化プロセスの性能、すなわち（i） バイオマス炭素のガスへの完全転換、（ii） タールの完全改質

および（iii） カリウム（触媒）の完全リサイクルを実証した。 

本研究によって得られた重要な知見をまとめる。 

（1）第四世代ガス化プロセスは、Texit ＝ Tgr = 730°C、CO2/C 比＜ 0.7、O2/C 比＜ 0.3 の操作条件下

で全量を合成ガスに転換できれば、95%以上の冷ガス効率（原料低位発熱量基準）、100% 前

後の CO 収率が得られる（プロセスシミュレーション結果） 

（2）第四世代ガス化プロセスを模擬した熱分解−改質・ガス化二段転換を上記条件の範囲内で操

作すると、原料（木質系バイオマス）の合成ガスへの炭素転換率＞100%、極低残留タール

濃度（軽質タール；0.6 〜 8.5 mg/Nm3-dry、重質タール；0.08 〜 0.66 mg/Nm3-dry）、合成ガス

中の CH4濃度 ≤ 3 vol%が同時に得られる。 

（3）極低残留タール濃度は、熱分解におけるタール生成抑制（カリウムの触媒作用）、タールの

O2 改質（気相）およびカリウム担持チャー表面における改質の逐次プロセスによって実現さ

れる。改質・ガス化反応器におけるタールの転換率は 99.98 〜 99.997%である。 

（4）原料に担持するカリウムは K2CO3 および KOH の混合物としてリサイクル利用が可能である。 
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Appendix 1 
 

Process simulation for 4-th generation 
gasification of potassium-loaded biomass 
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以降の図はすべてサイズを大きくした

 

Simulation of 4-th generation gasification of biomass

Definition of adiabatic reactor

reactorinput (feedstock) output (product)

no heat loss
from reactor body

no heat supply
to reactor (inside)

heat balance equation around reactor

Enthalpy of input (Hin) = Enthalpy of output (Hout) 

Without saying, H is a function of temperature as well as the 
composition of  compounds.
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Material balance around reactor

reactorinput (Fin,C + Fin,H + Fin,O ) output (Fout,C + Fout,H + Fout,O )

no leakage of material

Fin,C =
Fin,H =
Fin,O =

Fout,C

Fout,H

Fout,O

elemental balance equation

Material balance around reactor

reactorinput (Fin,C + Fin,H + Fin,O ) output (Fout,C + Fout,H + Fout,O )

no leakage of material

Fin,C =
Fin,H =
Fin,O =

Fout,C

Fout,H

Fout,O

elemental balance equation
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Chemical equilibrium

If you consider (assume) that two or more chemical 
species are chemically equilibrated in reactor, you can 
assume (in case of WGSR),

Kp,WGSR = (PCO2·PH2)/(PCO·PH2O)

You can also consider another or other equilibriums in 
the same reactor, if necessary.

Enthalpy of known compounds

You can access NIST Chemistry WebBook.
https://webbook.nist.gov/chemistry/
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Enthalpy of char and tar

There are no such database. Hayashi/Kudo Laboratory previously 
developed equations for estimating the enthalpy of vapor of tar (mixture 
of various compounds) from its overall H/C and O/C atomic ratios 
(ignoring N and S).

Hua Yang et al. Energy Fuels 2013, 27, 2675−2686.
dx.doi.org/10.1021/ef400199z

The enthalpies of tar (as a crude material, vapor) and char were 
calculated as function of temperature according to the above. 
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Result of simulation 

 

 
 

 
 
 
 
 

T-reforming (Gas T at reformer exit) 730 730 730 730 730 730 730
CO2 in (= CO2/C molar ratio, mol-CO2/mol-C) 0.3000 0.400 0.500 0.600 0.700 0.800 0.900
O2 in (= O2/C molar ratio, mol-O2/mol-C) 0.2723 0.278 0.284 0.289 0.293 0.298 0.303
CO out 0.9591 0.972 0.984 0.994 1.003 1.011 1.019
CO2 out 0.3399 0.427 0.515 0.605 0.696 0.788 0.880

CH4 out 0.0000 0 0 0 0 0 0
H2 out 0.5519 0.527 0.504 0.483 0.463 0.445 0.429

H2O out 0.1375 0.163 0.186 0.207 0.226 0.244 0.261
CGE on LHV basis, - 0.9738 0.9681 0.963 0.9574 0.952 0.947 0.943
CGE on HHV basis, - 0.9619 0.954 0.947 0.940 0.933 0.927 0.921
Syngas temperature after heating pyrolyzer, °C 216.2 253.0 285.1 313.3 338.3 360.5 380.4
Syngas temperature after preheating of CO2, °C 190.8 215.6 235.7 252.3 266.3 278.3 288.6

CO2 temp after preheating, °C 160.8 185.6 205.7 222.3 236.3 248.3 258.6

[CO]2/[CO2] 2.71 2.215 1.879 1.634 1.447 1.299 1.18
CO+H2 1.51 1.499 1.488 1.477 1.467 1.457 1.447
Net CO2 conversion -0.133 -0.067 -0.030 -0.008 0.006 0.016 0.021722404
Net CO2 0.04 0.03 0.02 0.00 0.00 -0.01 -0.02
Water, kg/kg-daf-cedar 0.106 0.125 0.142 0.159 0.173 0.187 0.200

T-reforming (Gas T at reformer exit) 730 730 730 730 730 730 730
CO2 in (= CO2/C molar ratio, mol-CO2/mol-C) 0.3 0.400 0.500 0.600 0.700 0.800 0.900

O2 in (= O2/C molar ratio, mol-O2/mol-C) 0.258 0.264 0.269 0.274 0.278 0.283 0.288

CO out 0.922 0.934 0.945 0.954 0.962 0.969 0.975
CO2 out 0.347 0.435 0.524 0.615 0.707 0.800 0.894
CH4 out 0.030 0.03 0.03 0.03 0.03 0.03 0.03
H2 out 0.498 0.474 0.453 0.433 0.415 0.398 0.383
H2O out 0.132 0.155 0.177 0.196 0.215 0.231 0.247
CGE on LHV basis, - 0.975 0.9695 0.964 0.959 0.954 0.949 0.944
CGE on HHV basis, - 0.964 0.956 0.949 0.942 0.936 0.929 0.923
Syngas temperature after heating pyrolyzer, °C 209.3 247.3 280.4 309.4 334.9 357.6 377.9
Syngas temperature after preheating of CO2, °C 184.7 210.5 231.4 248.7 263.2 275.5 286.1
CO2 temp after preheating, °C 154.7 180.5 201.4 218.7 233.2 245.5 256.1
[CO]2/[CO2] 2.45 2.007 1.701 1.478 1.308 1.173 1.06
CO+H2 1.420 1.408 1.397 1.387 1.377 1.367 1.357
Net CO2 conversion -0.155 -0.087 -0.049 -0.025 -0.010 0.000 0.00651

Case 2: CH4 yield of 3.0 mol-C/100-mol-C is assumed.

Case 1: CH4 yield of 0 mol-C/100-mol-C is assumed.
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Appendix 2 
 

Calculation of enthalpy difference between 
gasifier inlet and exit for R1–R6 
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以降の図はすべてサイズを大きくした。 

 

 

  

Data for process simulation:  (1) product yield and mass/elemental balances

Table 1. Product yields from continuous pyrolysis 
of K-loaded cedar in screw-conveyer reactor. 

Product
Yield

mol or mol-C/kg-daf-cedar
Yield on C basis

mol-C/kg-daf-cedar
Yield on H basis

mol-H/kg-daf-cedar
Yield on O basis

mol-O/kg-daf-cedar

Char 26.9 26.9 9.38 3.28

H2O 13.29 0.00 26.59 13.29

H2 3.03 0.00 6.05 0.00

CO 3.82 3.82 0.00 3.82

CO2 2.77 2.77 0.00 5.54

CH4 1.45 1.45 5.81 0.00

C2H4 0.38 0.38 0.76 0.00

C2H6 0.27 0.27 0.80 0.00

Total (products) 42.6 58.8 27.0
Cedar 42.6 58.8 26.8

1.016.95 6.95 9.38Tar

Product

Char 38.6 38.6
Heavy tar 1.30
Light tar 9.60

H2O 23.95 24.0

H2 0.61 0.610

CO 10.71 10.7

CO2 12.20 12.2

CH4 2.33 2.33

C2H4 0.53 0.530

C2H6 0.40 0.400

Total 100.2 100.2

Yield, wt%-dry-cedar

total = 10.9

Material Cedar Char Tar
H/C ratio 1.380 0.348 1.350
O/C ratio 0.630 0.122 0.145
C content 51.1 83.9 76.5
H content 5.92 2.92 8.67
O content 42.9 16.2 14.8

Table 2. Product yields from continuous pyrolysis of K-loaded cedar on C, H or O basis. 

Table 3. Elemental compositions of cedar, char and tar.

Comment: mass balance is OK. Comment: C, H and O balances are OK.
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The sum yield of CO and H2 is equivalent to the maximum 
yield of H2 in case of full conversion of CO to H2 by the water-
gas shift reaction. This figure indicates that the CO2/O2 mode 
has no advantage over the H2O/O2 mode if the main purpose 
of the gasification is H2 production. In addition, the H2O/O2 
mode is slightly for producing syngas with a prescribed H2/CO 
ratio stand-alone, in other words, for syngas production 
without external supply of H2.
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This figure shows one of the features of the CO2/O2 mode, 
which gives very low or even negative net conversion of CO2. 
This indicates difficulty of net consumption of CO2, and the 
CO2/O2 mode is therefore inappropriate for conversion of 
external CO2 into CO. However, it should also be noted that 
the CO2/O2 mode requires no external CO2 supply if CO2 is 
recycled to the gasification. 

Comparison of other features between H2O/O2 and CO2/O2 modes
(Assumption: CH4 yield = 0)
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pyrolyzer

K-loaded cedar (298.15 K)
-6,158 kJ/kg-daf-cedar
-144.6 kJ/mol-C-cedar

Pyrolysis products (823.15 K)
-4,652 kJ/kg-daf-cedar
-109.2 kJ/mol-C-cedar

Syngas
(532.9 K)

Gasifier/reformer

Syngas(1003.15 K)
O2 0.279
mol-/mol-C
(298.15 K)

H2: 0.5227 mol/mol-C
H2O: 0.1668 mol/mol-C
CO: 0.9768 mol/mol-C
H2: 0.4431 mol/mol-C

Heat 
exchanger

CO2 0.419 mol/mol-C
(298.15 K)

Syngas
(493.2K)

(463.2 K)

Calculation of cold gas efficiency

H2: 0.5227 mol/mol-C
CO: 0.9768 mol/mol-C
H2: 0.4431 mol/mol-C

LHV = 402.8 kJ/mol-C
HHV = 425.8 kJ/mol-C 

Syngas

Cedar
LHV = 415.8 kJ/mol-C
HHV = 446.3 kJ/mol-C 

Efficiency = 96.9% (LHV), 95.4% (HHV)

∆T = 30 K

Example of simulation result



69 
 

 

 

Enthalpy difference ∆H = H5 – (H4 + H6) [kJ/mol-C-cedar]

The reactor used for the gasification/reforming in this work
 • not adiabatic
 • both heat reception from the electric furnace and heat release (loss) from the reactor body

Taking the above into consideration,

∆H = 0: Balance between the received and released heats
The reactor was operated under a thermal condition equivalent to an adiabatic condition.
(The reactor is, if adiabatic, stand-alone thermally.)

∆H > 0: The received heat was more than the released heat.
The reactor was operated under an endothermic condition.

∆H < 0: The received heat was less than the released heat.
The reactor was operated under an exothermic condition.
(The reactor is stand-alone thermally even with some heat release (loss).)

How to examine the enthalpy balances for R1–R6 (continued). 
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Yield (gasifier/reformer exit) R1 R2 R3 R4 R5 R6

H2, mol/mol-C-AWC given from experimental data 0.419 0.441 0.406 0.400 0.431 0.400

H2O, mol/mol-C-AWC given from experimental data 0.111 0.101 0.108 0.125 0.119 0.118

CO, mol/mol-C-AWC given from experimental data 1.471 1.348 1.183 1.120 1.087 0.944

CO2, mol/mol-C-AWC given from experimental data 0.547 0.456 0.530 0.535 0.499 0.452

CH4, mol/mol-C-AWC given from experimental data 0.0170 0.0326 0.0478 0.0324 0.0309 0.0283

C2 (as C2H4), mol-C/mol-C-AWC given from experimental data 0.0017 0.0020 0.0037 0.0038 0.0026 0.0037

T exit, °C given from experimental data 730 730 730 730 730 730

T syn1, °C Calculated 350 315 308.7 296 283 228

T syn2, °C Calculated 275 254 250.4 241 234 193

T CO2, °C Calculated 245 224 220.4 211 204 163

Enrhalpy difference, %-LHV-AWC Calculated 10.42 10.9 4.14 2.25 2.16 1.77

CO2/C ratio given from experimental data 0.721 0.606 0.572 0.549 0.502 0.419

O2/C ratio given from experimental data 0.301 0.287 0.286 0.310 0.296 0.297

Yield (pyrolyzer exit)

H2, mol/mol-C-AWC 0.0710

H2O, mol/mol-C-AWC 0.312

CO, mol/mol-C-AWC 0.0898

CO2, mol/mol-C-AWC 0.0651

CH4, mol/mol-C-AWC 0.0341

C2H4, mol-C/mol-C-AWC 0.0089

C2H6, mol-C/mol-C-AWC 0.0062

Tar, mol-C/mol-C-AWC 0.163
Char, mol-C/mol-C-AWC 0.633 Common among R1 - R6; H/C ratio = 0.348,  O/C ratio = 0.122

Common among R1 - R6; H/C ratio = 1.350, O/C ratio = 0.145

Common among R1 - R6

Common among R1 - R6

Common among R1 - R6

Common among R1 - R6

Common among R1 - R6

Common among R1 - R6

Common among R1 - R6

Result from calculation of enthalpy difference between gasifier inlet and exit (tables)
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R
2

R1

R6

R3

R4
R5

R2

+2%

Excessive progress of char gasification 
resulted in endothermic operation.

• ∆H > 0, but as small as 2%-LHV for R4–R6.
The reactor was operated under conditions very similar to adiabatic conditions.
The dynamic C conversions, ≥ 100%, is expected if the reactor is operated under an adiabatic condition.

• ∆H is over +10%-LHV for R1–R3.
The reactor was operated under endothermic conditions.
The pre-charged K-loaded cedar char underwent ‘endothermic’ CO2 gasification to a significant degree.
Dynamic C conversion of > 120% is impossible under adiabatic conditions within ranges of CO2/C and O2/C ratios 

investigated in this work 

Result from calculation of enthalpy difference between gasifier inlet and exit (graphs)
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 卒業された先輩方にも大変お世話になりました。魏富さんは、入学したばかりの時に研究の面

で私に大きな指導をしてくれました。王千里さんの真剣な研究態度も常に私に影響を与えました。

Phatchada さんには、最初から K を担持した炭素資源についての研究ということもあり、ガス化・

熱分解についての基礎知識や実験手法をご教授頂きました。王欣宇さんには、就職活動における

エントリーシートの添削や模擬面接等、ご助力頂きました。皿海翔哉さんには、研究に関する姿
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勢に感銘を受けました。本村紅希さん、渡里大樹さんには、いつも優しく声掛けをしていただき

励まされました。 

同期の皆とは、この 2年間、切磋琢磨しながら研究を進めることができました。この 2年間の研

究生活で、留学生としての私に対して、皆さんが学校や生活の面で大きな支援をしてくれました。

心から感謝申し上げます。石田慎之介さんは、普段わからないことがあるときには、いつも丁寧

に答えてくれ、就職活動中も細やかな指導とサポートを提供してくれました。その楽観的で明る

い性格が、私たちに笑いと喜びをもたらしてくれました。山本尚央さんは、そのユーモアのある

スタイルで私たちに多くの喜びをもたらし、修士論文を完成させる間、互いに励まし合いました。

南崎 凌汰さんは、いつも特に理解が深く、様々な質問に答えてくれる意欲がありました。溝口莉

功さんは、私が大学院生として知り合った同期生で、真面目な態度と純真な性格を持ち、PPT を

修正して発表する際には、常に励ましてくれました。松下瑞希さんは、私に会うたびにいつもニ

コニコして挨拶してくれました、完璧な体型を持っている男です。最後の時を迎えるにあたり、

皆さんともっと美しい思い出を残せることを願い、また、皆さんが未来の道で順調であることを

願っています。同期のみんなのおかげで非常に充実した 2年間を過ごすことができました。心より

感謝申し上げます。今後も末永いおつきあいをお願い頂けたら幸いです。宜しくお願い致します。 

テクニカルスタッフの八山靖代さん、秋吉賢さん、元テクニカルスタッフ森明日香さんには、

研究をスムーズに行うために、研究生活全体をバックアップしていただきました。事務補佐の里

恵美さん、心より感謝申し上げます。 

修士１年の大西岳人君、沖田翔吾君、賀來亜門君、鈴木悠太君、森川雅也君。学部４年の竹末

優斗君、済直樹君達の存在は、充実した研究室生活を送るにあたって不可欠だったと感じていま

す。真摯に研究に取り組む姿を見て、自分自身も負けてはいられないという気持ちを持つことが

できました。 

諸先生方をはじめとし、先輩方、スタッフの方々、同輩後輩など、本研究にお力添えいただい

たすべての方に心よりお礼申し上げます。本当にありがとうございました。最後に、大学院まで

進学を許して下さり、様々な支援をし続けてくれた、一番の理解者である両親には心から感謝し

ております。 

 

2024 年 2 月 7 日 

九州大学先導物質化学研究所にて 

胡冠宇 


