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第１章 序論 
 

1-1  内部熱交換型蒸留塔の開発意義 

 

世界は 2度の石油危機を経て，それを乗り越えるため省エネルギー化を進めてきた．近年では京

都議定書(COP3)によるCO2削減が大きく取り上げられ，異なる観点で省エネルギー化が求められて

いる．我が国のエネルギー消費量を統計から見ると 1)，2009年度の日本全体での消費エネルギー量

は 14,392 PJであり，このうち産業部門での消費は 42.8 %に相当する 6,154 PJである．更に産業部門

のなかで製造業は 92.9 %を消費しており(消費エネルギー量 5,718 PJ)，蒸留が多く用いられている化

学産業で，その 38.4 %(消費エネルギー量 2,197 PJ)を消費している．化学産業における蒸留による

分離操作の消費は，化学産業の全消費エネルギーの 40 %に及ぶとされている．すなわち，日本全体

の総エネルギー消費量の実に 6 %ものエネルギーを化学産業における蒸留操作で消費していること

になる．また、米国DOE/EEREの調査によれば，全米製造業のエネルギー消費量に対して石油精製

および化学工業が占める割合は 34%であり，そのなかで蒸留操作が消費するエネルギーは 57%であ

ると報告されている．すなわち，全米製造業消費エネルギーにおいて，蒸留操作が占めるエネルギ

ー消費の割合は約 19%である 2)．全米の全消費エネルギーに対する製造業消費エネルギーの割合が

明記されていないが，我が国の 42.8%と同等と仮定すれば，蒸留操作は全米消費エネルギーの約 8%

を消費していることになり，我が国の調査結果と類似しいている．世界の先進国での蒸留の位置づ

けの重要さが確認できよう． 

蒸留操作は，比較的理論の確立された技術とされ，装置の多段化が容易に可能であることや，一

般的に用いられている装置がスケールメリットを享受できることから，石油精製・石油化学，化学

分野では最も広く用いられている分離操作である．一方で，エネルギー多消費型操作であることも

広く認識されている．このため，これまでに多くの研究者が蒸留に関する様々な省エネルギー技術

を開発・提案している．例えば，塔頂ガス再圧縮型ヒートポンプ（Vapor Re-compression Heat Pump 

System，以下，VRC），多重効用システム，垂直分割塔（Petlyuk塔）などである．これらの技術は，

流動接触分解装置内のプロピレン精留塔へのVRC，芳香族コンプレックスのキシレン塔と複数装置

内の複数の蒸留塔間で行う多重効用システムや，1,3-ブタジエン蒸留における垂直分割塔など経済

性の観点から市場に受け入れられる部分では実際に用いられている．しかし，VRCでは塔頂と塔底

の温度差が圧縮機動力の大きさに大きな影響を及ぼすため，この温度差が約 20 K 以下の蒸留塔に

適用範囲が限定される．多重効用システムでは，自塔のコンデンサーを他塔のリボイラーの熱源と

して利用するため，対象プロセス系内の蒸留塔群でコンデンサーとリボイラーの操作温度の差を適
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切に確保できる組合せが存在する場合に適用が限定される．あるいは，熱を与える側の塔では操作

圧力を高くする場合もあるが，その際に相対揮発度の低下によって，熱を与える塔でリボイラー負

荷が大きくなることや，塔底温度が上昇することでリボイラー用役がより高価になる懸念があり適

用が限定される．垂直分割塔では，原料を３つの留分に分離する際に，ダイレクトシーケンスやイ

ンダイレクトシーケンスを適用すると，それぞれコンデンサーとリボイラーを有する従来型蒸留塔

が２塔必要になるものを，１つずつのコンデンサーとリボイラーを有する１塔の蒸留塔で分離する．

この際，ダイレクトシーケンスやインダイレクトシーケンスにおける２つの蒸留塔のコンデンサー

とリボイラーで，それぞれ用役のレベルが揃っていないと，高価な方の用役を用いなければならな

いことや，両塔の操作圧力が異なると加圧系ではより高い操作圧力に，減圧系ではより低い操作圧

力に設定する必要があり，適用できる系が限定される．このように従来の省エネルギー蒸留システ

ムを適用できる範囲は限定的であり，産業界では更なる省エネルギーに対する要求は旺盛である．

米国を中心としたシェールガス革命による新起原のエネルギー源が商業的にも利用可能になりつつ

あるが，依然として原油価格は高止まりしており省エネルギーへの要求が下がることはない． 

このように既存の省エネルギー技術の利用が限界に達しつつある蒸留に対して，省エネルギーの

究極的なかたちである可逆蒸留操作（エクセルギー損失が最小となる蒸留操作）を再現することを

コンセプトとした内部熱交換型蒸留塔(Heat Integrated Distillation Column, 以下HIDiCと呼ぶ)に注目

が集まっている． 

 

1-2  既往研究 

 

HIDiC に関する研究は，1977 年と 1980 年にアメリカ合衆国で特許が出願された頃から活発化し

た 3) 4)．1977年にMahら 5)は，理想塔を仮定したモデルによるシミュレーションを行いHIDiCの概

念を示し，このシステムをSecondary Reflux and Vaporization(以下，SRV蒸留法)と命名した．国内に

おいては，京都大学工学部化学工学教室 装置制御工学講座で研究が開始された．1988年，1989 年

には，化学技術研究所において，京都大学，㈱神戸製鋼所，関西大学との共同研究が実施され，基

礎研究が行なわれた 6)． 

HIDiCの概念設計に関する研究では，高松ら 7) 8)によって省エネルギー性に関する基本特性が研究

され，HIDiC の優れた省エネルギー性能が明らかにされた．特にリボイラー及びコンデンサーの熱

負荷がゼロとなる状態を理想的HIDiC と呼び，理想的HIDiC を対象にエクセルギー解析を通して，

従来型蒸留塔に対してエクセルギー損失が低減され，省エネルギーが得られることが示された 9) 10)．

更に，理想的HIDiCの設計手法がMcCabe Thiele線図を用いて示された 11)．ただし，これらの研究
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では濃縮部と回収部を並列に設置し，これらの段数を同数としたうえで隣り合う段間で熱交換を行

うことを想定しており，またそれぞれの熱交換量を一定と仮定している．実際の蒸留塔では濃縮部

と回収部の理論段数が異なることが一般的であり，また各段で可逆状態（ある段に流入する液と，

その段から流出する気体の組成が等しいとみなせ，気液混合によるエクセルギー損失が無視できる

状態）からの乖離が一定ではないことから，サイド熱交換を行う各熱交換器（本論文ではコンデン

サー段およびリボイラー段と，各段に設置される熱交換器のあいだの熱交換も行えるものとし，以

降では内部熱交換と区別しサイド熱交換と呼び，そしてサイド熱交換に用いる熱交換器をサイド熱

交換器と呼ぶ）の熱負荷には最適な配置が存在し得ることが容易に想像できる．このため，適切な

熱交換配置をもつHIDiCは，先に挙げた理想的HIDiCより高い省エネルギー性を得られる可能性が

ある．なお本論文では，サイド熱交換の配置とは，サイド熱交換を行う段（組成），その熱交換量，

および濃縮部と回収部で熱交換を行う段の組合せを意味するものとする． 

Gadallaら 12)は，濃縮部と回収部の段数が異なる実際の蒸留塔に対して，段数が少ないセクション

の全段と，段数が多いセクションの一部の段間で熱交換を行う partial HIDiCについて研究を行った．

特に，内部熱交換を行う段の組合せが省エネルギー性に与える影響に注目し，熱交換器ネットワー

クの熱統合に利用されるピンチテクノロジーを蒸留塔に適用することで，段の組合せが省エネルギ

ー性に与える影響を考察した．この手法では，段数を一定とした蒸留塔を対象に，対象濃縮部・回

収部をそれぞれ内部熱交換する前のエンタルピー量と温度の関係で示した Composite Curve 的な図

を参照して段間のマッチングを決定している．しかし，有限の段数の蒸留塔では，従来型蒸留塔を

基に作成したComposite Curveをもとにマッチングを決定しても，ひとつのサイド熱交換器を設置す

ることにより塔内の温度分布が変化してしまい，複数のサイド熱交換器を設置する際には正確な情

報は得られない．更に，Grand Composite Curveを活用した手法も提案されている 12)．そこでは一度

何らかの条件で内部熱交換を行ったHIDiCを対象にGrand Composite Curveを描き，その情報を基に

更なる省エネルギー性の改善を求め，内部熱交換段の組合せを変更することを提案している．しか

し，その位置の決め方と熱交換量の決定に関する理論的な根拠は明確に述べられておらず，研究の

余地を多く残している．Olujicら 13)はGadallaの研究を更に進化させ，異なる形式の partial HIDiCの

省エネルギー性を検討した． 

一方で，HIDiCは diabatic columnにヒートポンプ理論を組み合わせたシステムと考えることがで

きる．Diabatic columnは，多段蒸留で複数の温度レベルで熱を取り除くか供給することで，塔頂に

設置されたコンデンサー，あるいは塔底に設置されたリボイラーの負荷を低減させるシステムであ

る．Rivero14)は，段数一定の diabatic column に対してどのようにサイドコンデンサー負荷，あるいは

サイドリボイラー負荷を与えれば，コンデンサー，あるいはリボイラー負荷をもっとも低減させる
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ことができるかを検討した．この研究では，従来型蒸留における各段の可逆蒸留操作からの乖離，

すなわちエクセルギー損失の大きさに基づいてそれぞれの段に与える熱負荷を与えるのではなく，

ヒューリスティックな手法で最適化を行い決定している．その結果，それぞれの段に与える熱負荷

の大きさは，可逆蒸留操作からの乖離度合とは無関係に与えられ，得られるエクセルギー損失がそ

れぞれの段でほぼ均一となるかたちで与えられることを示した． 

以上の研究とは異なる視点で，Ho ら 15)は Ponchon-Savarit 法をHIDiC に適用する手法を提案して

いる．この研究では，濃縮部と回収部を並列に設置した際に隣り合う全ての段間で温度差に比例し

た熱交換量を与えるようにしている．このように内部熱交換量を与えると，Ponchon-Savarit法のH-xy

線図上では，操作線の起点が全ての段で内部熱交換量相当分だけ変化するような挙動を示す．しか

しながら，提案された手法は設計手法というより塔内挙動を把握するための方法であり，この方法

からは最適な熱交換の段の組合せや，各々の熱負荷の与え方については何ら指針を得ることができ

ない． 

HIDiC の概念設計に関する研究では，蒸留理論に基づく検討のみならず，数理最適化を用いた検

討で最適な内部熱交換の配置について検討した研究もおこなわれている．主に二つのアプローチで

研究が報告されている．すなわち，混合整数線形計画法と混合整数非線形計画法を用いた最適化で

ある．前者では，中尾ら 16)がHIDiCの定式化やそのケーススタディーについて報告している．この

研究では，HIDiC における濃縮部と回収部の圧力比を変数とし，理論段数を無限段と仮定し，スー

パーストラクチャーを構築して最適化を行った．更に，Alcantaraら 17)は，中尾らの研究を更に進化

させ，理論段を無限段としていた仮定をなくし有限段として最適化を行った．その際，内部熱交換

の組合せを物理的な同レベル位置の段間での熱交換器に限定せず，組合せを考慮できるようスーパ

ーストラクチャーを構築しているが，離散的に内部熱交換を行う場合に対応できず，課題を残して

いる．一方，後者では Harwardt と Marquardt は 18)ケーススタディーによる検討を報告しているが，

バイナリ変数の増加によるモデルの複雑化と，これに伴う計算時間の増大を避けるため，熱交換段

の組合せを濃縮部と回収部を並列設置した際の隣り合う段間のみに限定していることが課題として

残されている． 

HIDiC は一種のヒートポンプであると考えられるが，同様にヒートポンプの原理を利用している

VRC の適用が，省エネルギー性の観点から制限されることは上述の通りである．このため HIDiC

をどのような系に対して適用しても，効果的に省エネルギーを達成できるわけではない．HIDiC 適

用に関する適性については，Jansensら 19)がベンゼン－トルエン，エチルベンゼン－スチレンモノマ

ー，プロパン－プロピレンの各二成分系を対象としたケーススタディーを通して，相対揮発度をパ

ラメータとして適性を議論しており，相対揮発度が小さい方が HIDiC の適性が高いことを示した．
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しかし，同成分の分離でも，原料組成，原料中の液比率，製品純度が異なれば，その適性は影響を

受けることが推測されるが，これらについては検討されていない．相対揮発度に注目した適用の適

性判断の他に，井内ら 20)は塔内の温度とエンタルピーに注目し，Column Grand Composite Curve（以

下，CGCCと呼ぶ）を用いた定性的な適性判断手法を提案した．なおCGCC解析は，可逆蒸留操作

における気相エンタルピーと液相エンタルピーの差に対する，検討対象の実際の蒸留操作における

気相と液相のエンタルピー差の乖離の大きさを温度に対して示したものである． 

HIDiC の基本特性研究，概念設計手法や適用に関する適性研究とあわせて，装置設計に関しても

研究開発が進められてきた．Lueprasitsakulら 21)は，濃縮部と回収部が並列に設置されることを想定

し，同心円二重管形状の装置をもとに，数値的なモデリングと実験を通してその性能を評価した．

二重管の内管壁を濡れ壁塔的に取扱い，数値解析モデルによる伝熱性能による推算が実験結果と良

好に一致することを示した．この研究をもとに同心円二重管形状の装置開発が進められ，セミコマ

ーシャル規模のパイロット装置に使用され，高い省エネルギー性能を示すことに成功している 22)．

この装置では，二重管の内管内側と，内管と外管の間の空間に規則充填物を設置し，それぞれが濃

縮部・回収部として機能し蒸留を行いながら内管壁面を伝熱面積として利用している．Bruinsma ら

23)は同心円状であるが異なるアプローチで装置を開発した．この研究でも濃縮部と回収部が並列に

設置され，これを同心円状の構造で装置化していることは同じだが，ヒートパネルと呼ばれるパネ

ル状の熱交換媒体を設置することで内部熱交換が行われる． 

 

1-3  本論文の目的と概要 

 

これまで最も研究開発が進んでいる規則充填物を用いる二重管構造のHIDiCでは，我が国でパイ

ロットプラントによる実証運転が行なわれ 22)，50%を超す省エネルギー性能を得たものの，その後

市場から受け入れられず商業化を果たせないでいる．その原因は以下のように考えられる． 

(i) 二重管構造あるいは同心円状構造では，製品をサイドカットして取り出すことなどができ

ず，適用可能なプロセススキームに制限がある 

(ii) メンテナンスが困難である 

(iii) 特殊構造となり機器コストが高い 

これらの問題を解決するためにはHIDiCの概念に立ち返り，異なるアプローチで開発を行う必要

があると考えた． 

HIDiCは，もともと可逆蒸留操作と類似した塔内挙動を目指すものであるが，SRV蒸留法として

Mahらがその基本概念を提案して以来，濃縮部と回収部を並列に設置して隣り合う段間で内部熱交
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換を行うことを前提としている．ここであらためて可逆蒸留操作の概念を考えると，そこには二つ

の大きな仮定がある．一つは無限の理論段数を想定していることと，もう一つは全ての段に設置さ

れるサイドコンデンサーとサイドリボイラーにおける熱負荷を無限小としていることである．しか

し，HIDiC の理論段数は有限であるから，各段に与える熱負荷は無限小ではなく有限値となる．各

段によって可逆蒸留操作からの乖離，すなわち平衡状態からの乖離の程度が異なるから，与えるサ

イド熱交換器の負荷には最適値が存在すると考えられる．また，この与えるべきサイド熱交換器の

負荷は，濃縮部と回収部を並列設置した際に隣り合う段間の温度差でほぼ決定されるような熱負荷

とは，必ずしも一致しないことは容易に推測できる． 

そこで本研究では，可逆蒸留操作の塔内挙動を，よりシンプルな構造で，これまでとは異なるア

プローチで再現するHIDiCシステムを開発することを目的とする．すなわち，サイド熱交換をこれ

まで暗黙的に前提としてきた，濃縮部と回収部を並列設置し隣り合う段間で行うことに限定せず，

省エネルギー性の観点からより好ましい配置でサイド熱交換を行うことを検討する．更に，このよ

うな新しいサイド熱交換配置を有するHIDiCの設計方法を開発することを目的とする． 

サイド熱交換の最適な配置については，問題を混合整数非線形計画問題(MINLP)として定式化す

れば，原理的には解を得ることができる．しかしながら，これまでの MINLP を用いたサイド熱交

換の最適化に関する研究では，上述のとおりバイナリ変数の増加によるモデルの複雑化と，これに

伴う計算時間の増大を避けるため，サイド熱交換段の組合せを(従来まで開発されてきた HIDiC 装

置のように)濃縮部と回収部を並列設置した際の隣り合う段間のみに限定している 18)．HIDiCの適用

は，通常概念設計フェーズで検討されるが，この段階で様々な設計条件に対して段レベルでの組合

せ最適化することは，甚大な時間を要してしまうため適切な検討アプローチではない．本研究では，

概念設計段階での様々な検討条件において，目標とする省エネルギー性の実現性を確認できるよう

に，直接的でインタラクティブに設計を行なえるような図解法を開発した． 

２章では，蒸留塔の省エネルギー検討で頻繁に活用されているCGCC解析は，有限段で段数一定

のもとで，HIDiC のようにサイド熱交換器による省エネルギー化を図るシステムを検討することに

用いるには問題があり，このような場合には他の解析手法が必要であることを指摘した．更に，サ

イド熱交換を行う段の組合せに注目し，SRV蒸留法が提案されて以来前提とされている，濃縮部と

回収部を並列設置した際に隣り合う段間で熱交換をする方式とは全く異なる段の組合せで，より優

れた省エネルギー性を得られることを示した．更に，このようなサイド熱交換は，これまで研究さ

れてきているように全段にわたり熱交換を行うのではなく，限られた適切な段間のみでサイド熱交

換を行うことで得られることを示した． 
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３章では２章での結果を受け，限られた適切な段間で行うサイド熱交換配置の与え方について，

Ponchon-Savarit 法を大幅に改良した線図を考案し，これを用いて設計する手法を提案した．この線

図は，通常の Ponchon-Savarit 法の H-xy 線図に，可逆蒸留操作における塔内の熱的な挙動を表す可

逆蒸留線(reversible distillation curve)や，実際の塔内の熱的な挙動を表す操作軌跡線図(operating locus)

を付加し，更にT-xy線図を統合して表したものである．Ponchon-Savarit 法のH-xy線図にこのような

大幅な改良を施すことで，HIDiC を設計する際に，どの組成(段)で熱負荷を与えるべきか，どれだ

けの大きさの熱負荷を与えるべきか，濃縮部と回収部のどの段間で熱交換を行うべきかについて，

設計指針を得られることを示した．また，提案する線図を用いた設計手法により得られるHIDiC の

省エネルギー性が，数理的に最適化した結果と良好に一致することを確認した．更に，提案する設

計手法が 2成分系のみならず，多成分系の蒸留にも適用できることを示した． 

４章では，３章で開発した設計手法と線図を用いて，HIDiC の適用が望ましい系の特徴について

検討した．HIDiC はヒートポンプの一種であることから，キー成分の相対揮発度や，圧縮機で処理

されるガスの圧縮比に対する飽和温度の変化が，その適性に影響を与えることは，既往研究で明ら

かにされてきた．しかし，同じ分離系でも原料組成や製品純度が異なれば，系の特徴は異なるはず

であり，このような点を考慮して適用が望ましいか判断する指針が必要である．検討の結果，同じ

物質を蒸留する場合でも，原料組成，製品純度によって適性が異なることを示した． 

５章では，４章までの研究成果により得られた新しいサイド熱交換配置を有するHIDiCを実現す

るための装置構造について提案した．この構造は，先に指摘したこれまで開発されてきたHIDiC の

問題点を解決できるものとなっている．商業規模の処理量を想定したケーススタディーを通して，

提案する新型装置が，限られた最適な段間でサイド熱交換を有するHIDiCを再現できることを示し

た．更に，従来型蒸留操作に対する運転費の削減分と，従来型蒸留装置との総投資コスト差を算出

し，新構造HIDiCの経済性評価を行った．その結果，新型装置は経済的にも工業界に受け入れられ

る可能性が高いことを示した． 

その上で，６章にて本研究の成果について総括し，今後の研究課題について提起した． 
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第２章 内部熱交換型蒸留塔(HIDiC)におけるサイド熱交換配置が省エ

ネルギー性能に与える影響 
 

2-1 緒言 

 

これまでに提案されてきたHIDiCの構造は二重管構造やプレートフィン型熱交換器を用いるもの

で 1) 2)，処理量と製品スペックから決定される塔内負荷をもとに，内部品設計により装置サイズが決

まると伝熱面積も自ずと決まるため，塔内各箇所（段塔では各段）の熱交換量は濃縮部と回収部の

温度差分布に大きく依存したものとなる．可逆蒸留操作では，無限理論段数を想定し，全理論段に

無限小の熱負荷を持つサイド熱交換器を有する．一方，HIDiC では理論段数が有限なため，各段で

の分離の推進力（平衡線と操作線の間隔）と熱交換の推進力（熱交換する濃縮部段と回収部段の温

度差）は段により異なる．何の制約もなく熱を与えられれば，回収部の最下段（リボイラー）で加

熱し，濃縮部の最上段（コンデンサー）で凝縮するのが最も効率的だが，圧縮機動力とサイド熱交

換に利用可能な伝熱面積が制限される条件では，温度差により可能な伝熱量は制限され，どの段に

熱を加える（除去する）ことが最適かは自明ではない．すなわち，このような条件下では，リボイ

ラー負荷を最も削減できる最適な熱交換配置（すなわち，サイド熱交換を行う段（組成），その熱交

換量，濃縮部と回収部で熱交換を行う段の組合せ）が存在すると考えられる． 

サイド熱交換配置の与え方については，上述した装置構造の制約を考慮して，熱交換に寄与する

理論段をグループ的に取り扱い，塔内温度分布に関連させて，グループ間の熱交換位置による省エ

ネルギー性の比較を行っている研究報告があるものの 3) 4)，個々の理論段レベルでの最適化について

は研究が行われていないのが現状である． 

本章では，よりシンプルなHIDiC構造開発の基盤研究としてサイド熱交換を行う段の組合せに着

目し，Column Grand Composite Curve(CGCC)解析によるHIDiC検討の問題点を指摘したうえで，サ

イド熱交換配置と省エネルギー特性との関係をシミュレーションにより検討した． 

 

2-2 シミュレーション条件 

 

サイド熱交換量配置の省エネルギー性に与える影響を検討するため，問題を可能な限り簡素にし，

Table 2-1に示すプロセスを対象に蒸留計算を行った．圧縮機動力を一定とすることで，検討系の省

エネルギー性能はリボイラー負荷を直接比較することで議論することができる．また，動力として

設定した 80 kW は，濃縮部と回収部の間で現実的に熱交換を行う温度差を与える圧縮比の値をもと 
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Feed flow rate [kmol/s] 1/36
Feed composition [mole fraction] Benzene 0.5， Toluene 0.5
Liquid molar fraction in feed [ - ] 0.5
Separation specifications
       Benzene in distillate [mol%] 85.0
       Toluene in bottom-out [mol%] 85.0
Number of theoretical stages
       Rectifying section [ - ] 7 (including condenser)
       Stripping section [ - ] 7 (including reboiler)

Overall heat transfer coefficient [W/(m
2 

K)] 500

Compressor shaft power [kW] 80
Compressor adiabatic efficiency [%] 75
Pressure drop
       Theoretical stage [kPa] 0
       Condenser [kPa] 0
       Reboiler [kPa] 0
Pressure 
       Rectifying section [kPa] Variable
       Stripping section [kPa] 101.3

Table 2-1 検討プロセス条件 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

に設定し，総括伝熱係数には多管式熱交換器で検討対象プロセス流体同士を熱交換させる際，商業

プラント設計で一般に用いる値を採用した．これは，本研究ではサイド熱交換のための熱交換器を

塔外部に設置することも想定したためである．プロセスシミュレーションは定常平衡段モデルでイ

ンベンシス社のPro/II®を用いて行い，気液平衡推算法にはSoave-Redlich-Kwong式を用いた． 

 

2-3 CGCC解析の問題点 

 

省エネルギー性の観点から蒸留塔内の熱量の過不足を適切に表現するには，一般にCGCC解析が

有益な手法とされている 5)．CGCC は塔内のガスエンタルピーと液エンタルピーの差が，可逆蒸留

操作における同様のエンタルピー差に対してどれだけ乖離しているかを，各温度レベルで示したも

のである．つまり，理想的な省エネルギー蒸留操作である可逆蒸留操作に対して，どれだけ熱量が

不足（回収部），あるいは余剰（濃縮部）かを示すものである．2-2節で示したプロセス条件におけ

る蒸留操作を通常の蒸留で行う場合のCGCCを描くとFigure 2-1 のようになる．ライン上の数字は

理論段における状態を示している．本論文では濃縮部と回収部にそれぞれ別々に段番号をつけRi ，
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Sjと表記し，コンデンサーが濃縮部第1段( R1 )，リボイラーが回収部最下段 (このケースではS7) に

対応する．また，操作圧力は 101.3 kPaとした． 

いま，回収部のある理論段にサイドリボイラーを設置することを想定する（図では回収部第 6 段

とした）．このとき，サイドリボイラーを設置した段の温度が tjであれば，この位置にサイドリボイ

ラーを設置することにより，リボイラー負荷のうち最大⊿HSjの熱量を加熱温度 tjのサイドリボイラ

ーで置き換えることができる．但し，サイドリボイラーを設置すれば，塔内の気液流量が変化し，

分離の推進力が小さくなるため，サイドリボイラーを設置した段の温度が tjとなるように，理論段

数を増加させることが必要となる． 

CGCCを用いた解析は，蒸留塔の投資コストが無視できる場合は有効であるが，一般にはこのよ

うな条件は成り立たない．理論段を固定して検討する必要がある場合，CGCCの考え方を適用して

現象を解析することは不適切である． 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig. 2-1  CGCC解析と有限段蒸留塔におけるサイドリボイラーの 

リボイラー負荷削減に対する寄与 
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⊿H Sj

[kW] [kW] [kW] [－]
S1 30 15 537 0.61
S2 52 26 526 0.79
S3 88 44 508 0.89
S4 144 72 479 0.94
S5 228 114 436 0.97
S6 351 175 373 0.99
S7 (Reboiler) 547 273 273 1.00

Stage number
ܳୗ௝
଴.ହ ܳ୰௝

଴.ହ ௝ݑ
଴.ହ

⊿H Sj

[kW] [kW] [kW] [－]
S1 30 30 528 0.61
S2 52 52 506 0.78
S3 88 88 469 0.88
S4 144 144 412 0.94
S5 228 228 325 0.97
S6 351 351 200 0.99
S7 (Reboiler) 547 547 0 1.00

Stage number
ܳୗ௝
ଵ ܳ୰௝

ଵ ௝ݑ
ଵ

⊿H Sj

[kW] [kW] [kW] [－] [－]
S1 30 45 519 0.61 0.60
S2 52 78 486 0.78 0.77
S3 88 131 432 0.88 0.86
S4 144 216 345 0.94 0.92
S5 228 342 217 0.97 0.95
S6 351 526 30 0.99 0.97
S7 (Reboiler) 547 － － － －

Stage number ௝ݑ
ଵ.ହܳ୰௝

ଵ.ହܳୗ௝
ଵ.ହ ෤௝ݑ

ଵ.ହ

Table 2-2    サイドリボイラーのリボイラー負荷削減寄与効果 

(a) ܳୗ௝
଴.ହ ൌ 0.5	 ൈ  ୗ௝ܪ∆

 

 

 

 

 

(b) ܳୗ௝
ଵ ൌ 1.0	 ൈ  ୗ௝ܪ∆

 

 

 

 

 

 

(c) ܳୗ௝
ଵ.ହ ൌ 1.5	 ൈ  S݆ܪ∆

 

 

 

 

 

 

 

例として，段数を固定し，Figure 2-1で得られた⊿HSjをもとに任意の段にサイドリボイラーを設

置した場合のリボイラー負荷の削減量をシミュレーションにより求めた．結果をTable 2-2 に示す．

Table 2-2(a)，(b)，(c)は，Figure 2-1に示したSj段での⊿HSjのߙ倍 (0.5，1.0，1.5 = ߙ) のサイドリボ

イラー負荷を与えた場合の結果である．ߙをこれらの値に設定したのは，⊿HSjを基準に広範囲の負

荷で影響を確認するためである．表中にはFigure 2-1に示したSj段での⊿HSj，サイドリボイラーで

の加熱量	ܳୗ௝
ఈ サイドリボイラー負荷を与え蒸留計算を行った結果得られるリボイラ，( HSj⊿・ߙ = ) 
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ー負荷	ܳ୰௝
ఈ，及びEq.(2-1)で定義したサイドリボイラー負荷の有効利用度	ݑ௝

ఈ の値を示した．ݑ௝
ఈは，

サイドリボイラーに与える熱量のうち，どれだけの熱量がリボイラー負荷の低減に寄与するかを示

すもので，この指標が大きい程サイドリボイラー負荷	ܳୗ௝
ఈ  はリボイラー負荷の低減に効率的に寄与

していることになる． 

௝ݑ 
ఈ ൌ ሺܳ୰ିୡ୭୬୴ െ ܳ୰௝

ఈ ሻ/ሺߙ ∙  ୗ௝ሻ     (2-1)ܪ∆

なお，ܳ୰ିୡ୭୬୴ は省エネルギー性能の基準となる従来型蒸留塔におけるリボイラー負荷をさす． 

また，Table 2-2(c)には，Eq.(2-1)で得られるݑ௝
ఈ のみでなく，サイドリボイラーに加えた⊿HSj 以上

の熱がどの程度有効に使われたかを検討するため，次式で得られる ݑ෤௝
ఈ の値をあわせて示した． 

෤௝ݑ 
ఈ ൌ

ܳrെconvെܳr݆
ഀ െ∆ܪS݆∙݆ݑ

1

ሺఈെ1ሻ∆ܪS݆
      (2-2) 

Table 2-2を見ると，ݑ௝
ఈ は段数 jに大きく依存するが，そこに加えた熱量にはあまり影響されない

ことがわかる．このことは⊿HSj以上の熱を加えた場合( Table 2-2(c) ) においてもいえる．以上の結

果より，CGCCから得られる情報は装置コストを無視し無限段数を仮定できる場合においては有効

であるが，段数が固定されているケースでは，省エネルギー性能の高い熱交換量選定には有効な情

報を多く含んでいないことが分かる．更にHIDiCでは熱交換を行う段の組合せを定める必要があり，

CGCCはそのような組を選定するのに必要な情報を有していない． 

以上の点を踏まえ，次節以下では単一の段間の熱交換，多段間の熱交換について省エネルギー性

の高い構造について検討する． 

 

2-4 サイド熱交換段の組合せに関する検討手法 

 

2-4-1 単一段間熱交換による検討手法 

 

まず，熱交換する段の組合せが，どれだけ省エネルギー性に寄与するか把握するため，Figure 2-2

に示すような濃縮部と回収部の1つの理論段間のみで熱交換を行うHIDiCモデルでプロセスシミュ

レーションを行った．濃縮部の任意の理論段 i に１つだけ設置したサイドコンデンサーと，回収部

の任意の理論段 j に１つだけ設置したサイドリボイラーの間で熱交換し，それぞれの組合せに対し

て分離スペックを満たすリボイラー負荷Qr’ を算出した．なお，先述のとおり本論文では熱交換器

が塔外部に設置されることも想定し，サイド熱交換器と呼ぶこととする． サイド熱交換器の伝熱面 
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Fig. 2-2   単一段間熱交換のHIDiCスキーム図 

 

積Aij は 60.0 m2で一定とした．この伝熱面積は，従来型蒸留操作で2-2節に示した分離を行うケー

スにおいて，缶出製品温度に対して 15－20 K程度高いスチームを供給した際のリボイラーの伝熱面

積に相当する．また，操作圧力 101.3 kPa で従来型蒸留操作を行った際のリボイラー負荷Qr-convは，

2-2節の条件下では 547 kWとなる． 

Qr’ がQr-conv よりどれほど小さいかが，指定した段間での熱交換の効果を示す．そこで次式で定 

義されるESIij を濃縮部 i段(Ri)と回収部 j段(Sj)の熱交換の省エネルギー性指標と呼ぶことにする． 

 ESIij = (Qr-conv－Qr’ ) / Qr-conv       (2-3) 

本検討では，圧縮機動力を一定としているため，上記の省エネルギー性指標により省エネルギー

性を直接比較できるだけでなく，サイド熱交換器の伝熱面積を一定としたことで，系の装置投資コ

ストを概ね一定とした条件で，省エネルギー性を比較することができる． 

なお，混合成分であることからサイド熱交換器での凝縮，蒸発の際には，流れの温度が変化する．

よって熱交換量 qij を求める際には，下記のように対数平均温度差を用いた． 

 qij  = U・Aij・LMTDij      (2-4) 

LMTDij   =        (2-5)  )()(ln

)()(

11

11








jiji

jiji

tTtT

tTtT

stage j (Sj) 

stage i (Ri) 

Side exchanger
qij [kW] 

Aij = 60 m2 

Reboiler 
(S7) 
Qr’ [kW] 

Condenser (R1)

Shaft power 
= 80 kW 

Feed 

Bottoms 
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ここでTi，tjは，それぞれ濃縮部の i段，回収部の j段における温度である． 

 

2-4-2 複数段間熱交換による検討手法 

 

これまで提案されている多くのHIDiCは，同心円型構造でコンデンサーを除く濃縮部とリボイラ

ーを除く回収部を並列に設置し，その際に隣り合う段間あるいは位置で熱交換を行っている．この

ような構造のHIDiCでは，塔内部品に充填物が用いられる場合でも蒸留計算をする際に平衡段を想

定し，濃縮部と回収部の隣り合う各段のあいだで熱交換するモデルと近似することができる 1)．更

にここでは，各サイド熱交換器の伝熱面積を一定と仮定してシミュレーション検討を行った(Figure 

2-3 参照)．このような仮定のもとでは，本章で対象とした系は濃縮部段数と回収部段数が同じとな

る段が最適原料供給段となった．圧縮機動力を 80 kW のまま一定とし，内部熱交換量の合計値が，

同一段数の従来型蒸留操作におけるリボイラー負荷(Qr-conv = 547 kW)と同一になるような内部熱交

換の伝熱面積を求めると 86.2 m2となった．各サイド熱交換器の熱交換量，対数平均温度差，および

伝熱面積をTable 2-3に示す．また，このときのリボイラー負荷は 135 kWとなった． 

無限理論段数を想定し，全理論段に無限小の熱負荷を持つサイド熱交換器を設置する可逆蒸留操 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig. 2-3   同心円型二重管式HIDiCの省エネルギー性能 
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Integration Side exchanger duty, q ij LMTD ij A ij

[kW] [K] [m
2
]

S1-R2 86 12.0 14.4
S2-R3 90 12.5 14.4
S3-R4 91 12.7 14.4
S4-R5 92 12.8 14.4
S5-R6 92 12.8 14.4
S6-R7 95 13.3 14.4
Total 547 ― 86.2

Table 2-3    同心円型二重管式HIDiCの内部熱交換量配置 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

作と異なり，HIDiC では理論段数が有限なため，塔内各箇所の熱移動量は有限の値を持つ．分離，

あるいは熱交換の推進力は理論段により異なるため，最大の省エネルギー性能を与える塔内各箇所

の熱交換量には最適状態が存在すると考えられる．ここでは単一段間熱交換の検討で得られるESIij 

が同一面積の熱交換器を設置した際のリボイラー負荷の削減率を表していることに着目し，ESIij の

比でサイド熱交換量を配分することを考える．すなわち，まず熱交換段の組数と熱交換する段の組

合せを決め，次に段間のサイド熱交換量の比が対応するESIij の大きさの比と等しくなるように，サ

イド熱交換器の伝熱面積を設定する．サイド熱交換器の伝熱面積の合計 ΣAij は，同心円型構造の

HIDiCに対するシミュレーションで得られている86.2 m2とし，圧縮機動力も80 kWで一定とした．

これにより，装置投資コストがほぼ同じ条件で，省エネルギー性はリボイラー負荷で直接比較でき

る． 

 

2-5 サイド熱交換配置の最適化 

 

2-5-1 単一段間熱交換による検討結果 

 

シミュレーション結果から得られた熱交換段の各組合せにおけるESIij ，qij 及び濃縮部と回収部の

圧力比の値を，Table 2-4(a)－(c) に示す．更に，濃縮部理論段と回収部理論段をそれぞれ x,y軸とし

た際の，ESIij の等高線をFigure 2-4に示す．各サイド熱交換における計算結果は図中の各目盛の交

点であるが，各点の間も ESIij の値を平滑して表現している．同じ伝熱面積で熱交換する場合でも，

省エネルギー性に優れる組合せ領域が存在することが分かる．すなわち，本例では濃縮部の 3－4

段目と回収部の 5－6段目の間で熱交換することにより，高い省エネルギー性を得ることができる． 
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Table 2-4(a)において，濃縮部の上部と回収部の下部を熱交換する場合，省エネルギー性指ESIijは

小さな値をとっている．これは，以下の様な理由による．一対の熱交換において，総括伝熱係数と

伝熱面積を一定としていることから，Table 2-4(b)はサイド熱交換器の対数平均温度差を示している 

 

Table 2-4   単一段間熱交換によるHIDiCの性能 

(a) 省エネルギー性指標, ESIij 

 

 

 

 

 

 

 

 

(b) サイド熱交換量, qij 

 

 

 

 

 

 

 

 

(c) 濃縮部と回収部間の圧力比 

 

 

 

 

 

 

 

Rectifying stage
1 2 3 4 5 6 7

1 0.267 0.328 0.360 0.363 0.341 0.288 0.196
2 0.350 0.429 0.469 0.475 0.454 0.403 0.316
3 0.403 0.499 0.543 0.550 0.528 0.476 0.392

4 0.431 0.539 0.588 0.593 0.572 0.519 0.436
5 0.434 0.555 0.608 0.616 0.593 0.537 0.455
6 0.408 0.543 0.603 0.612 0.590 0.535 0.451

7 0.335 0.484 0.557 0.573 0.553 0.500 0.422

S
tr

ip
pi

ng
 s

ta
ge

Rectifying stage
1 2 3 4 5 6 7

1 259 330 377 405 424 441 472

2 255 321 361 384 400 416 449
3 254 318 355 374 387 400 431

4 250 316 351 367 378 390 419
5 242 311 346 362 372 380 404

6 222 296 334 350 358 365 384
7 180 261 305 323 331 334 349

S
tr

ip
pi

ng
 s

ta
ge

Rectifying stage

1 2 3 4 5 6 7
1 1.74 1.71 1.69 1.67 1.65 1.62 1.58
2 1.78 1.76 1.74 1.73 1.71 1.68 1.62
3 1.81 1.80 1.79 1.77 1.75 1.72 1.66
4 1.83 1.82 1.81 1.80 1.78 1.74 1.69

5 1.84 1.84 1.83 1.82 1.80 1.76 1.70
6 1.85 1.84 1.84 1.83 1.81 1.77 1.72
7 1.85 1.85 1.84 1.83 1.82 1.78 1.73

S
tr
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pi

ng
 s

ta
ge
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Fig. 2-4  単一段間熱交換HIDiCの組合せによる省エネルギー性指標 

 

ことと等価である．濃縮部の上部と回収部の下部を熱交換する場合，通常の蒸留操作で最も温度差

がある段間の温度を逆転させて熱交換させるため，圧縮機動力一定のもとではこのようなサイド熱

交換段間の温度差は小さくなる．一方，濃縮部の上部と回収部の下部の熱交換は，同一の熱量を授

受するのであれば，他の部分での熱交換に比べリボイラー負荷の削減効果は大きい．よって，回収

部塔頂から圧縮機に流入するガス流量は最も少なくできる．圧縮機動力を一定としていることから，

圧縮機への流入ガス流量の減少は圧縮比の上昇につながる．Table 2-4(c)で左下にいくほど，他の組

合せに比べて圧縮比が高くなるのは、この理由による．今回の条件設定では圧縮比上昇による濃縮

部と回収部の温度差拡大より，濃縮部の上部と回収部の下部を選んだことによる温度差減少の方が

大きく，その両方の効果の結果としてTable 2-4(b)の左下にいくにつれ熱交換量は減少している．こ

れが，濃縮部の上部と回収部の下部を選んだ際に高い省エネルギー性が得られない理由である． 

濃縮部の下部，あるいは回収部の上部を用いる熱交換では，Table 2-4(b)にあるようにサイド熱交

換負荷は大きいにも関わらず省エネルギー性能は高くない．これは前節で示したように，原料供給

段近くで与えるサイド熱交換負荷はリボイラー負荷低減への寄与が小さいためと考えられる． 

 

 

 

ESIi j 
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Integration Side exchanger duty ESI ij LMTD ij A ij

[kW] [ ― ] [K] [m2]
S2-R1 57 (24) 0.350 10.8 10.5
S3-R2 81 (72) 0.499 11.5 14.1
S4-R3 95 (84) 0.588 11.9 16.1
S5-R4 100 (173) 0.616 12.0 16.6
S6-R5 96 (85) 0.590 12.2 15.7
S7-R6 81 (72) 0.500 12.3 13.2
Total 510 (509) ― ― 86.2

Integration Side exchanger duty ESI ij LMTD ij A ij

[kW] [ ― ] [K] [m2]
S3-R2 92 (91) 0.499 11.7 15.6
S4-R3 108 (108) 0.588 11.8 18.3
S5-R4 113 (119) 0.616 11.9 19.1
S6-R5 108 (108) 0.590 12.0 18.1
S7-R6 92 (87) 0.500 12.2 15.1
Total 513 (513) ― ― 86.2

2-5-2 複数段間熱交換による検討結果 

 

連続した段において熱交換するという仮定のもとでは，サイド熱交換器設置数 6（同心円型二重

管式構造のHIDiCと同数）の場合，４つの組合せ，すなわち， (S1-R1, S2-R2,･･･, S6-R6)，(S1-R2, 

S2-R3,･･･, S6-R7)，(S2-R1, S3-R2,･･･, S7-R6)，(S2-R2, S3-R3,･･･, S7-R7) が考えられる．これらの各

組に対して，2-4-2 項で説明した方法により伝熱面積を定め，シミュレーションによりリボイラー

負荷を求めた．得られた中で最も高い省エネルギー性を示す組合せ(S2-R1, S3-R2,･･･, S7-R6)に対す

る段間の熱交換量，基準としたESIij，対数平均温度差，伝熱面積の値をTable 2-5(a)に示す．同様に

して，熱交換段の組数が 5－1の場合についても，最も高い省エネルギー性能を示す組合せの結果を，

それぞれTable 2-5(b)－(f)に示す．例として，熱交換段組数が 4の場合のプロセスフローをFigure 2-5

に示す．また，Table 2-5(g)には，同心円型二重管式構造のHIDiCと同じ熱交換段の組合せ (S1-R2, 

S2-R3, ･･･, S6-R7)だが，内部熱交換量の配分を ESIij によって与えた場合の結果を示した．なお，

Table 2-5(a)－(f)中の括弧内の数値は，後述する数理最適化により得られた結果を示している．更 

 

Table 2-5   複数段間熱交換によるHIDiCの性能 

(a)  No. of the pairs of heat exchangers: 6 

 

 

 

 

 

 

(b)  No. of the pairs of heat exchangers: 5 

 

 

 

 

 

 

        (次頁へ続く) 

(The values in parentheses are results of the optimization.) 
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Integration Side exchanger duty ESI ij LMTD ij A ij

[kW] [ ― ] [K] [m2]
S4-R2 115 (110) 0.539 11.3 20.4
S5-R3 130 (130) 0.608 11.4 22.9
S6-R4 131 (131) 0.612 11.5 22.8
S7-R5 118 (124) 0.553 11.8 20.1
Total 495 (495) ― ― 86.2

Integration Side exchanger duty ESI ij LMTD ij A ij

[kW] [ ― ] [K] [m2]
S5-R3 166 (199) 0.608 11.3 29.5
S6-R4 168 (165) 0.612 11.2 30.0
S7-R5 152 (121) 0.553 11.4 26.6
Total 486 (485) ― ― 86.2

Integration Side exchanger duty ESI ij LMTD ij A ij

[kW] [ ― ] [K] [m2]
S5-R3 225 (225) 0.608 10.8 41.5
S6-R4 244 (244) 0.612 10.9 44.7
Total 468 (468) ― ― 86.2

Integration Side exchanger duty ESI ij LMTD ij A ij

[kW] [ ― ] [K] [m2]
S5-R4 446 (446) 0.616 10.4 86.2
Total 446 (446) ― ― 86.2

Integration Side exchanger duty ESI ij LMTD ij A ij

[kW] [ ― ] [K] [m2]
S1-R2 61 ( - ) 0.328 12.2 10.1
S2-R3 88 ( - ) 0.469 12.5 14.0
S3-R4 103 ( - ) 0.550 12.6 16.4
S4-R5 107 ( - ) 0.572 12.6 17.0
S5-R6 101 ( - ) 0.537 12.6 15.9
S6-R7 85 ( - ) 0.451 13.3 12.8
Total 544 ( - ) ― ― 86.2

 

(c)  No. of the pairs of heat exchangers: 4 

 

 

 

 

 (d)  No. of the pairs of heat exchangers: 3 

 

 

 

 

(e)  No. of the pairs of heat exchangers: 2 

 

 

 

 (f)  No. of the pairs of heat exchangers: 1 

 

 

 

(g)  Same heat exchanger manner as concentric HIDiC proposed so far 

 

 

 

 

 

 

 

 
(The values in parentheses are results of the optimization.) 
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Reboiler duty
[kW]

6* 135 ( － )

6** 130 ( － )

6 93 ( 88 )
5 84 ( 84 )
4 77 ( 77 )
3 86 ( 86 )
2 99 ( 99 )
1 137 ( 137 )

0*** 547 ( － )

**: This case corresponds to Table 2-5(g) above.
***: Conventional distillation

No. of integration
stages

*: Concentric HIDiC proposed so far, corresponding

    to Figure 2-3 and Table 2-3.

Table 2-6   伝熱面積が一定となるよう調節した際の 

HIDiCのリボイラー負荷 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

に，これらのシミュレーションから得られたリボイラー負荷をまとめてTable 2-6に示した．Table 2-6

中の括弧内の数値も先と同様で，後述する数理最適化の結果を示している． 

これまで提案されてきた同心円型二重管式HIDiCを平衡段モデルで検討した結果(Table 2-3，リボ

イラー負荷135 kW はTable 2-6中に記載 )と，Table 2-5(g)の結果(リボイラー負荷 130 kWはTable 2-6

中に記載) を比較すると，同一の熱交換段組数と段の組合せであっても，ESIij に基づき内部熱交換

量を配分するだけで，リボイラー負荷は4 %程度改善されることが分かる．更に，同一の熱交換段

組数で熱交換段の組み合わせの最適化を行ったTable 2-5(a)のケースでは，リボイラー負荷は 93 kW 

(Table 2-6中に記載) となり，同心円型二重管式構造のHIDiCに対して 31 %削減された．この場合，

各熱交換器の伝熱面積は一定ではなく，与えられた熱交換段の組合せにおいて個々のサイド熱交換

器で適切な値が存在することがわかる．サイド熱交換器数も変化させた場合，熱交換段組数を4に

限定した場合がリボイラー負荷を最も削減でき，その際のリボイラー負荷は 77 kW (Table 2-6中に記

載)で，同心円型二重管式構造のHIDiCに対して 43 %削減された． 

熱交換段組数が 4の場合，熱交換を行う段の組み合わせは，(S1-R1, S2-R2, S3-R3, S4-R4)， (S1-R2, 

S2-R3, S3-R4, S4-R5)，･･･，(S1-R4, S2-R5, S3-R6, S4-R7)， (S2-R1, S3-R2, S4-R3, S5-R4)，･･･，(S4-R4, 

S5-R5, S6-R6, S7-R7) の 16通り存在する．上述した最適な組み合わせは，この 16通りの中でTable 

2-4(a)に示したΣESIij の値を最大にするものである．他の熱交換段組数の場合についても，ΣESIijの

値の最も大きい，あるいはそれに次ぐ組み合わせが最適となっている．よって，厳密に証明はでき 

(The values in parentheses are results of the optimization.) 
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Fig. 2-5  4段間熱交換HIDiCのシミュレーション結果 

 

ないが，ESIijの値をもとに探索範囲を限定することが可能と考えられる． 

 

2-5-3 サイド熱交換配置の最適化 

 

省エネルギー性指標ESIij に基づきサイド熱交換量を配分させることで，高い省エネルギー性が得

られることが分かったが，得られた熱交換の配置が省エネルギー性に関して最適化された状態とど

の程度異なるかは明確ではない．そこで，数理的に最適なサイド熱交換の配置を算出し，省エネル

ギー性指標に基づき得られた結果と比較した． 

最適化に際しては，熱交換段組数と段の組み合わせを固定した条件下で，リボイラー負荷Qrを最

小とするサイド熱交換器の伝熱面積の配分を求めた．制約条件は，上述の複数段間熱交換の検討同

様に，圧縮機動力を 80 kWで一定とし，サイド熱交換器の伝熱面積の合計を 86.2 m2とした．最適

化の手順を以下に示す． 

i)  熱交換を行う段の組数を与える． 

ii) 熱交換を行う段の組み合わせを与える． 
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iii) ΣAij 一定の制約下で，Qrを最小とする{Aij }の値を求める． 

iv) 全ての段の組み合わせが計算されていなければ，ii)へ戻る． 

v) ステップ ii)－iv)で得られた解の中で，Qr を最小とするものを，与えられた熱交換段組数

のもとでの最適解とする． 

上記ステップ(iii)における最適化計算は勾配法にて行った．なお，収束判定誤差は前回の探索時に

おけるリボイラー負荷との差異が 0.05 kW未満とした． 

上記の最適化方法により得られたサイド熱交換を行う段の組合せ，サイド熱交換量，およびリボ

イラー負荷をTable 2-5(a)－(g)，Table 2-6中に括弧書きで示した．これらの結果から分かるように，

省エネルギー性指標に基づき配分されたサイド熱交換量と最適化により得られたサイド熱交換量は

良く一致している．また，省エネルギー性能を示すリボイラー負荷については極めてよく一致して

いる．これにより提案した省エネルギー性指標は，煩雑な最適化計算を行うことなく，省エネルギ

ー性が最も高くなるサイド熱交換配置を簡単に推定できる極めて有用な指標であるといえる． 

 

2-6 結言 

 

内部熱交換型蒸留塔（HIDiC）において，圧縮機動力と合計伝熱面積をそれぞれ一定とした条件

の下では，適切なサイド熱交換配置を与えることで，単に塔内温度分布に依存して内部熱交換量を

決める場合に比べて，高い省エネルギー性能を得ることができることを，例題を用いて示した．そ

して，その適切な熱交換量配置は，濃縮部と回収部の一対の段間の熱交換を施したシミュレーショ

ンから得られる「省エネルギー性指標」から，類推できることを示した．シミュレーション結果は，

全ての段間で熱交換しなくても，適切な段間に少数のサイド熱交換器を設置すれば，これまで提案

されてきた同心円型構造のHIDiCよりも高い省エネルギー性能を得られることを示している．この

結果は，今後より簡単な構造でメンテナンス性に優れたHIDiCの構造を検討する際の指針になるも

のと考える． 

 

2-7 記号 

 

Aij    heat transfer area of heat exchanger assigned between stage i and stage j [m2] 

ESIij   energy saving index defined by Eq.(3) [‐] 

⊿HS  enthalpy difference on CGCC in stripping section [kW] 

LMTDij  log mean temperature difference between stage i and stage j [K] 
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Qr-conv  reboiler duty in conventional distillation system [kW] 

Qr’   reboiler duty in HIDiC having single heat exchanger [kW] 

ܳ୰௝
ఈ     reboiler duty for the case where ܳୗ௝

ఈ  is added to side reboiler assigned at stage j [kW] 

ܳୗ௝
ఈ    = α・⊿HS : heat duty of side reboiler assigned to stage j in conventional distillation column 

   [kW] 

qij    heat duty exchanged between stage i and stage j [kW] 

T  temperature in rectifying section [K] 

t  temperature in stripping section [K] 

U  overall heat transfer coefficient [W/(K m2)] 

௝ݑ
ఈ    effective contribution ratio of side reboiler duty to reduce reboiler duty [‐] 

෤௝ݑ
ఈ

  effective contribution ratio of side reboiler duty to reduce reboiler duty for the portion greater 

than ⊿HS [‐] 

 (Greek letters) 

 [‐] multiple factor to ⊿HS  ߙ

 (Subscript) 

i  arbitrary stage in rectifying section  

j  arbitrary stage in stripping section 

R  rectifying section 

r  reboiler 

S  stripping section 
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第３章 H-xy 線図と T-xy 線図を用いた内部熱交換型蒸留塔(HIDiC)の設

計手法 
 

3-1 緒言 

 

これまで開発されてきた HIDiC は SRV 蒸留法が提案されて以来，濃縮部と回収部を並列設置し

隣り合う段間で，全段あるいは濃縮部と回収部のうち少ない段数を有する方の全段で熱交換を行う

ことが前提とされてきたが，前章にて個々の段の物理的な位置とは無関係に，限られた適切な段間

で熱交換を行うことで，より優れた省エネルギー性能を得られることを示した．しかし，その理論

は十分検討されておらず，更なる研究の余地を残していた． 

有限数のサイド熱交換を行う有限段を有する HIDiC の設計は，混合整数非線形計画法

（Mixed-Integer Nonlinear Programming，以下MINLP）にて定式化することが原理的には可能である．

しかし，濃縮部と回収部における全ての段の組合せで熱交換を許容する場合，段の組合せに関連す

るだけでもかなりの数のバイナリ変数が必要となり，これに伴い計算時間も増大する．MINLPを用

いたHIDiCの内部熱交換量配置に関してはHarwardt とMarquardt1)が報告しているが，内部熱交換

段の組合せに起因するバイナリ変数の増加を抑制するため，濃縮部と回収部を並列設置した際の隣

り合う段間での熱交換のみを許容しているのが実情である．概念設計の初期段階では，理論段数，

リボイラー負荷，圧縮機動力，伝熱面積など，さまざまな設計条件に対して，サイド熱交換を行う

段，段の組合せ，熱交換量に関して，速やかに評価を行う必要がある．このような場合，MINLP

を活用して検討を行うことは計算時間の観点から不適切である． 

蒸留塔の必要段数に関する検討には，McCabe-Thiele 法がよく用いられるが，この手法では塔内

のエンタルピーに関する情報を直接得ることができないこと，濃縮部あるいは回収部で等モル流れ

を仮定すること，2 成分間の混合熱を考慮できないなどの問題がある．このため，塔内の熱的な挙

動を議論することは不適である．塔内の熱的な挙動を議論する際には，ピンチ解析である Column 

Grand Composite Curve解析（以下，CGCC解析）が 2塔間の熱統合や，様々な温度レベルの用役の

利用を検討する際に有効であることが知られている 2)．しかし，前章にて指摘したとおり，段数一

定のもとで蒸留塔を検討する際にCGCC解析を用いることは不適切である．これは，有限段のもと

では，サイド熱交換器を設置する段により，リボイラー負荷やコンデンサー負荷の削減効果が大き

く異なることをCGCC解析では考慮できないため，得られる省エネルギー性能に大きな誤差を生じ

てしまうためである．また，Gadallaら 3)は熱力学的設計と塔内部品のハイドロリクス性能を評価す

ることによる塔サイジングを順次行う設計手法を提案したが，この熱力学的設計もCGCC解析と類
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似したColumn Composite Curve解析を用いたもので，先に指摘したサイド熱交換において供給・除

去する熱量分だけリボイラー・コンデンサー負荷を削減できないことを考慮できない．そのうえ，

内部熱交換を行う段の組合せは，濃縮部と回収部の位置的な制約を与えている． 

一方，塔内のエンタルピー変化を図解的に表現する方法にはPonchon-Savarit法があり，これまで

提案されてきている同心円型構造の HIDiC への適用方法も Ho ら 4)により報告されている．しかし

ながら Ho らの研究では，限られた段間でサイド熱交換を行うこと，あるいはこれらのサイド熱交

換を離散的に与えることを想定していないため，このような熱交換を検討しようとしてもどの段に

サイド熱交換器を設置すべきか，濃縮部と回収部のどの段の間で熱交換を行うか，あるいは各サイ

ド熱交換器にどれだけの熱交換量を与えるべきかについて何ら指針を得ることができない． 

そこで本章では，塔内の挙動を正確に把握し，プロセスシミュレーターによるHIDiCの厳密計算

を行う際の指針を与えるため，Ponchon-Savarit法で用いるようなH-xy線図を用いる設計手法を提案

する．離散的で限られた段間での熱交換を行う HIDiC の熱力学的な検討を行うことができるよう，

Ponchon-Savarit線図を大幅に改良し，更にT-xy線図を統合した．提案する手法は概念設計の初期段

階で，検討対象系へのHIDiC適用の実現性や省エネルギー性能を速やかに評価できる手法として活

用でき，これに引き続き行う厳密計算に対して指針を与えることをターゲットとしている．そして，

提案する手法について，ケーススタディーを通した方法の有効性と，概念設計段階で有用に活用で

きるかについて確認した結果を詳述する． 

 

3-2 H-xy線図とT-xy線図を用いたHIDiCの設計手法 

 

Ponchon-Savarit法は，今日は広く利用されているとは言い難い．このため，まずPonchon-Savarit

法について概説し，その後これをどのようにHIDiCに適用するかについても言及しつつ，提案する

設計手法について説明する．  

 

3-2-1 Ponchon-Savarit線図 

 

McCabe-Thiele法が多くの書籍で取り上げられている一方で，Ponchon-Savarit法は 5)あまり紹介さ

れず，したがってその手法そのものの認知度が低いことは否めない．しかし，McCabe-Thiele法が，

濃縮部や回収部におけるセクション内でモル流量を一定としているのに対して，Ponchon-Savarit 法

は任意の組成におけるエンタルピーを考慮することができるため，モル流量を一定と仮定する必要
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がなく，特に非理想性が強い場合などでは，McCabe-Thiele 法に比べて正確に設計を行うことがで

き，より正確に技術背景を理解することが可能となる． 

McCabe-Thiele法では xy線図を利用して蒸留操作を表現しようとするのに対して，Ponchon-Savarit

法ではH-xy線図（エンタルピー－組成線図）を用いた図解法により蒸留操作を表現する．このよう

に蒸留対象の混合物のエンタルピーを用いるため，物質の顕熱・潜熱のみならず，混合熱なども考

慮することができることが大きな特徴である． 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig. 3-1  Ponchon-Savarit法関係式導出のための回収部エンベロープ表現 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig. 3-2  回収部エンベロープのブロックフロー表現 
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H-xy線図上に蒸留操作を表現するに際して，基本となる考え方について述べる．Figure 3-1に従

来型蒸留塔を模式的に示す．いま回収部に注目し，リボイラー段から任意の j 段までをひとつのシ

ステムバウンダリーと定義する．このシステムは，模式的にFigure 3-2中の上図のように表すこと

ができる．この非断熱プロセスは，Figure 3-2 下図に示すように便宜的に非断熱プロセスと断熱プ

ロセスに分けて表現することができる．Figure 3-2下図における非断熱プロセスにおける熱収支から

Eq.(3-1) の関係を得る．なお，このようにプロセスを便宜上分けても物質収支は変わらないので，

B’ = B’である．また，以下ではこのように表される仮想状態のエンタルピーを，仮想的エンタルピ

ーと呼ぶこととする．また，本論文では，H-xy線図上での状態を表現するのに，その状態の流量を

表す記号の立体を用いる． 

 ݄୆
ᇱ ൌ ݄୆ െ

ܳr
ܤ

       (3-1) 

次に，このエンベロープにおける全物質収支と軽質成分に関する物質収支・熱収支を記述すると，

それぞれEqs.(3-2)，(3-3)，(3-4)のようになる． 

ܤ  ൌ ｊିܮ ଵ െ ｊܸ       (3-2) 

ｊିܮ  ଵݔｊି ଵ ൌ ｊܸݕｊ൅  ୆      (3-3)ݔܤ

௝ିଵܮ  ௝݄ିଵ ൌ ௝ܸܪ௝ ൅  ୆      (3-4)′݄ܤ

Eq.(3-2)を他の 2式に代入すると，Eq.(3-5)が得られる． 

 
ுೕି௛ా

ᇲ

௛ೕషభି௛ా
ᇲ ൌ

௬ೕି௫ా
௫ೕషభି௫ా

	ቀൌ
ಽೕషభ
ೇೕ
ቁ        (3-5) 

この関係から，仮想状態B’と j段のガスの状態Vjと jെ1段の液の状態Lj-1はH-xy線図上では同一

直線上にのることが分かる．これにより，回収部における任意の続いた段の液とガス，および塔底

の状態を示す関係，すなわち操作線が得られたこととなる．これに各段の液とガスの平衡関係を併

せて考えることで，回収部各段の組成とエンタルピーの関係を示すことが可能となる（Figure 3-3）． 

回収部と同様に濃縮部についても，コンデンサー周りのシステムバウンダリーについて，任意の

iെ1段における液と i段のガスと留出液の関係を以下のように表現することができる． 

ୈܪ 
ᇱ ൌ ݄ୈ ൅

ܳc
ܦ        (3-6) 

ு೔ିுీ
ᇲ

௛೔షభିுీ
ᇲ ൌ

௫ీି௬೔
௫ీି௫೔షభ

	ቀൌ ಽ೔షభ
ೇ೔
ቁ     (3-7)  
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Fig. 3-3  Ponchon-Savarit法H-xy線図における操作線表現(回収部) 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig. 3-4  Ponchon-Savarit法H-xy線図における全熱収支線表現 
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更に，濃縮部・回収部をまとめた系全体における物質収支を表す Eq.(3-8)と，軽質成分に関する

系全体物質収支と熱収支を示すEqs.(3-9)，(3-10)から，全熱収支はEq.(3-11)のように表現することが

できる．この式から，仮想状態B’，D’と原料を表す状態F( zF , hF )の 3点はH-xy線図上で直線にの

ることが分かる(Figure 3-4 参照)． 

ܨ  ൌ ܦ ൅  (8-3)       ܤ

 Fݖ୊ ൌ ୈݔܦ ൅  ୆       (3-9)ݔܤ

 F݄୊ ൌ ୈ′ܪܦ ൅  ୆      (3-10)′݄ܤ

 
௛ూି௛ా

ᇲ

ுᇱీି௛ూ
ൌ

௭ూ	ି௫ా
௫ీି௭ూ

 ቀൌ
஽

஻
ቁ     (3-11) 

 

3-2-2 改良Ponchon-Savarit線図とT-xy線図を用いた設計方法論の概要 

 

まず，提案する設計方法を把握し易くするため，おおよその設計のながれを述べ，続く項でそれ

らの理論的な背景などを詳述する．なお，設計にあたっては，原料条件（圧力，温度，組成 zF, 流

量F），分離スペック（留出濃度 xD (=yD)，缶出濃度 xB），及び回収部の操作圧力PSは設計条件とし

て与えられているものとする．また，ここでは検討対象系を 2成分系とし，軽質成分のモル分率に

基づき成分を記述するものとする． 

Step 1 : 省エネルギー性能の設定 

従来型蒸留操作に関する蒸留計算を行い，基準となる理論段数とリボイラー負荷を算定

する．その結果を基に，HIDiC 化する際の濃縮部と回収部の合計理論段数 NT，リボイラー

負荷Qr，圧縮機動力Wsを設定する．サイド熱交換は全段で行わないことを想定し，サイド

熱交換器の数NEも設定する． 

提案する手法の大きな特徴は，与えられたプロセス条件に対して，HIDiC の検討を実施

する前に NT，Qr，Ws 及び NEを与え，分離条件を満たすサイド熱交換を検討することであ

る．Qrと Ws を前もって与えるため，目標とする省エネルギー性能を設定することとなり，

これを満たすスキーム・装置の実現性を検討できる． 

Step 2 : 回収部の理想的なサイド熱交換条件 

最初に段数を無限段と仮定し，回収部の各段に与えるべき最小熱負荷を算出する．得られ

た任意の段の液組成と仮想的エンタルピーの関係を隣り合う段で結んだ関係を可逆蒸留操
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作線（reversible distillation curve, 以下RDC）と呼ぶ．このRDCは本論文にて新たに提案す

るものであり，RDCをどのように描くかは次項以降で詳述する． 

Step 3 : 回収部におけるサイド熱交換の与え方の決定 

回収部 RDC の形状を考慮して，回収部においてサイド熱交換を行う組成および熱負荷を

決定する．これをもとに回収部における必要理論段数を算定する．得られた段数が前もって

決められていた段数と合致しない場合，サイド熱交換を行う組成（段）の位置や与える熱負

荷を調整する． 

Step 4 : 濃縮部の理想的なサイド熱交換条件 

まず，Step 3までで決定された条件から算出される圧縮機が処理する流量と，Step 1で与え

られた圧縮機動力から濃縮部の操作圧力を算出する．そして，濃縮部に与えられる段数を無

限段と仮定して，濃縮部の各段に与えるべき最小熱負荷を算出する．得られた任意の段のガ

ス組成と仮想的エンタルピーの関係を結んだ関係が濃縮部におけるRDCとなる． 

Step 5 : 濃縮部におけるサイド熱交換の与え方の決定 

濃縮部 RDC の形状を考慮して，濃縮部においてサイド熱交換を行う組成を決定する．そ

れぞれのサイド熱交換量に関しては，既に組み合わせる相手となる回収部のサイド熱交換器

の熱負荷が決定されているためこれに従う． 

Step 6 : サイド熱交換器の伝熱面積の算出 

各サイド熱交換器に与えられた熱交換量と，T-xy 線図を統合することにより得られたそれ

ぞれの温度差を用いて，必要伝熱面積を算出する．伝熱面積が想定する値に収まらない場合

は，Step 1で算出したQrとWsを再設定する．すなわち，省エネルギー性能のターゲットを

設定し直す．伝熱面積が適切な値となったら，得られた条件を初期条件としてプロセスシミ

ュレーションによる厳密計算を行い，提案する図解法により得られた結果の正当性を確認す

る． 

 

3-2-3   改良Ponchon-Savarit線図とT-xy線図を用いた設計方法論の詳細 

 

本項では，前項の設計手法概要では十分解説できなかったStep 2‐6について詳細説明を行う． 

 

3-2-3-1   回収部の理想的なサイド熱交換量条件 

 

まず，前もって決定している回収部操作圧力における，沸点および凝縮点相当のエンタルピー曲 
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線を気液平衡線と共にH-xy線図に与える(Figure 3-5参照)．回収部の任意の段 jにおける物質収支，

熱収支は，次式のように表すことができる． 

ୗ,௝ିଵܮ  ൌ ୗܸ,௝ ൅  (12-3)       ܤ

ୗ,௝ିଵݔୗ,௝ିଵܮ  ൌ ୗܸ,௝ݕୗ,௝ ൅  ୆      (3-13)ݔܤ

ୗ,௝ିଵ݄ୗ,௝ିଵܮ  ൅ ∑ ௞ݍ
ே౏
௞ୀ௝ ൅ ܳ୰ ൌ ୗܸ,௝ܪୗ,௝ ൅  ୆    (3-14)݄ܤ

ここで LS,jおよび VS,jは回収部 j 段からでる液・ガスの流量を示し，B は缶出液の流量を示す．ま

た，xS,jおよび yS,jは同段の液・ガスの軽質成分のモル分率を，hS,jおよび HS,jは同段の液・気相のエ

ンタルピーを示す．さらに，qkは k 段にサイド熱交換により供給される熱量を示す．回収部の段数

は上から数えるものとし，1段が原料供給段でNS段がリボイラー段となる．Eqs. (3-12)－(3-14)から

次の関係が導出される． 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig. 3-5  可逆蒸留線(RDC)のH-xy線図上における表現 

-15000

-10000

-5000

0

5000

10000

15000

-0.01 0.09 0.19 0.29 0.39

E
nt

ha
lp

y_
_ 

x,y [mole fraction]

RDC in 
stripping section

Enthalpy of 
saturated 
liquid at Ps

Enthalpy of 
saturated 
vapor at Ps

Equilibrium 
line

xB

hB

xS,j yS,j

݄ୗ,௝
ᇱ

(= ݄ୗ,௝
ஶ ሻ



35 
 

 
௫౏,ೕషభି௫ా
௬౏,ೕି௫ా

ൌ
௛౏,ೕషభି௛౏,ೕ

ᇲ

ு౏,ೕି௛౏,ೕ
ᇲ ቀൌ

ೇೄ,ೕ
ಽೄ,ೕషభ

ቁ    (3-15) 

ただし，݄ୗ,௝
ᇱ  は次式で表される仮想的なエンタルピーである． 

 ݄ୗ,௝
ᇱ ൌ ݄୆ െ ቀ∑ ௞ݍ

ே౏
௞ୀ௝ ൅ ܳ୰ቁ/(16-3)     ܤ 

Eq.(3-16)において，݄୆ െ ݄ୗ,௝
ᇱ 	は j 段からリボイラー段の間でリボイラー負荷を含む熱負荷の合計

を缶出流量で除した，缶出液単位モル流量当たりの供給熱量を表している．塔が無限段を有し(NS = 

∞)，可逆蒸留操作となるように各段に熱が供給されるとき，xS,j-1 = xS,j，hS,j-1 = hS,j，LS,j-1 = LS,jと考え

ることができる．この状態では，操作線と気液平衡線は重なり，気相組成 yS,j から引いた気液平衡

線を延長すると，Figure 3-5に示すように( xB, ݄ୗ,௝	
ஶ 	)に達する．ここで，݄ୗ,௝	

ஶ  は ݄ୗ,௝	
ᇱ 	の可逆操作の

場合の値を表す． 

可逆蒸留操作を仮定すると，任意の液相組成 xSに対する仮想的エンタルピー݄ୗ	
ஶ は，Eq.(3-15)か

ら算出することができる．H-xy線図上で，このようにして算出される( xS, ݄ୗ	
ஶ )をプロットして得ら

れる線は，回収部における可逆操作の状態を表すもので，݄ୗ	
ஶ ൌ ௌ݂

ஶሺݔୗሻ として表現することがで

き，以下では回収部の可逆蒸留線(reversible distillation curve, RDC)と呼ぶこととする．また，݄ ୆ െ ݄ୗ	
ஶ 

は，݄ୗ	
ஶ に相当する液組成 xSから缶出製品 xBを得るために必要な最小供給熱量を示すものとなる． 

 

3-2-3-2   回収部におけるサイド熱交換の与え方の決定 

 

塔が有限段で各段に供給される熱量が与えられると，各段の液組成と仮想的エンタルピーの関係

( xS, ݄ୗ,௝	
ᇱ )は，Eqs.(3-15)，(3-16)を用いて算出することができる．連続した( xS, ݄ୗ,௝	

ᇱ )を回収部のす

べての段にわたりつないだ線を，回収部における操作軌跡線(operating locus)と呼ぶこととする．操

作軌跡線は物質移動の推進力を得るため，H-xy 線図ではどんな組成においても RDC よりも下に位

置していなければならない． 

操作軌跡線を決定すれば，必要となる理論段数や各段に供給する熱量を算出することができる．

H-xy 線図上で，RDC と操作軌跡線の距離が小さくなると，その組成領域では必要理論段数が増大

する．したがって，本研究では，H-xy 線図上の RDC と操作軌跡線との縦方向の距離が，どんな組

成でもほぼ同一となるよう，操作軌跡線を与えるものとした．そのような操作軌跡線を描くために

は，RDCを下方向に移動するように与えれば良い．このようにして得られる曲線を，シフト可逆蒸
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留線(shifted reversible distillation curve, S-RDC)と呼ぶこととする．Figure 3-6 に，このような考え方，

すなわち次式にて表されるS-RDCを示した． 

 ݄ୗ	
ᇱ ൌ ௌ݂

ஶሺݔୗሻ െ ∆݄       (3-17) 

ここで Δh は，回収部に可逆蒸留操作で与える熱量から余計に加える熱量を示している．これは，

各段における不可逆性に相当するものである． 

S-RDC が与えられると，Eqs.(3-15)－(3-17)，および気液平衡関係を用いてリボイラー段から原料

段まで組成が逐次計算され，回収部における必要理論段数が算定される．得られた段数が前もって

決めていた段数と異なる場合，Δhの大きさを調整することで段数を設定のとおりにすることができ

る． 

前章にて，全段にわたる内部熱交換を行うよりも，限られた適切な段間でサイド熱交換を行う方

が優れた省エネルギー性能を得られることを示しており，ここではサイド熱交換が幾つかの段のみ

で行われることを想定した．熱が供給されない段では，操作軌跡線はH-xy線図上で水平な線として

与えられる．例として，4つのサイド熱交換器を設置する場合の操作軌跡線をFigure 3-6 に示した． 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig. 3-6  シフト可逆蒸留線(S-RDC)と操作軌跡線 
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Fig. 3-7  サイド熱交換周辺の操作軌跡線と操作線 

 

塔内挙動がS-RDCの塔内挙動と類似するよう，操作軌跡線をH-xy線図上でS-RDCに重なるように

与える．リボイラー負荷がQrとして与えられるとき，操作軌跡線の始点は( xB , hB－Qr/B )となり，

原料組成がフラッシュした後の液相組成である xFまで描かれる．また，操作軌跡線は，S-RDCと類

似した塔内挙動を示すように与えられるが，両者の始点は必ずしも一致する必要はない． 

このようにして得られる操作軌跡線から，操作線を描くことで（あるいは，Eqs.(3-15)，(3-16)と

気液平衡関係から算出することで）回収部理論段数を得ることができる．サイド熱交換を行う段前

後の操作線の様子をFigure 3-7に示す．ここでは，j段のサイド熱交換器にて qjの熱量を与えた場合

の状態を示している．サイド熱交換を与える際には，Eq.(3-16)にて表現されるように，縦軸上の変

化量は熱交換量を缶出液流量で除した qj/Bとなる．操作軌跡線は，得られる理論段数が前もって設

定した段数となるまで，S-RDCと類似した塔内挙動となる範囲内で，熱を与える組成やその大きさ

を繰り返し調整する． 
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以上のように可逆蒸留線，シフト可逆蒸留線と操作軌跡線をH-xy線図上に与えることで，回収部

においてサイド熱交換器を設置する段（組成），および各サイド熱交換器に与える熱負荷を，与えら

れた段数のもとで決定することができる． 

 

3-2-3-3   濃縮部の理想的なサイド熱交換量条件 

 

本設計手法では，得られる省エネルギー性を設定した検討を行うことができよう，濃縮部操作圧

力ではなく圧縮機動力を前もって与えている．省エネルギー性を設定することで，さまざまなプロ

セス条件を比較検討することが可能となる．例えば，複数の内部熱交換条件（内部熱交換段数，各

熱交換量，熱交換段の組合せ，など）に対して，同じ省エネルギー性能を得るための条件を得るこ

とができる． 

一方で，H-xy線図上でHIDiCを表現するには，濃縮部についてもRDC, S-RDCおよび操作線を与

える必要があるため，その基準となる気液平衡組成と平衡状態のエンタルピーを得るのに，濃縮部

操作圧力を決定する必要がある． 

圧縮機動力と圧力は，Eq.(3-18)に表す関係で示される． 

 Ws = 
௏౟౤
ఎ

ఊ

ఊିଵ
R ୧ܶ୬ ൥൬

ܲout
ܲin

൰
െ1ߛ
ߛ െ 1൩      (3-18) 

ここで，Vinは圧縮機で処理するモル流量，Tinは圧縮機入口におけるガス温度，γ ( = Cp/Cv )は圧縮

機入口における比熱比を示す．また，ηは圧縮機の断熱効率，Pinと Poutは圧縮機入口と出口それぞ

れの圧力を示す．本検討では塔の圧力損失を無視しているため，PinとPoutはそれぞれ回収部操作圧

力PS，濃縮部操作圧力PRに相当し，PS( =Pin )は検討の前提条件として与えられている．また，圧縮

機動力Wsはいかなる機械損失も含んでいない．  

Eq.(3-18)からPout ( =PR )を得るためには，Vinを与える必要がある．このため，原料供給段まわり

の物質収支に注目した(Figure 3-8)．圧縮機に供給されるガス流量Vinは，原料が回収部操作圧力の下

でフラッシュした際のガス流量 FV，回収部からのガス流量 VS,1，そして濃縮部最下段(m 段とする)

の液が回収部操作圧力へ減圧される際に発生するガス流量 ෠ܸୖ ,௠ の合計流量である．濃縮部最下段

の液が減圧した後の液相組成 ݔොୖ,௠ が，原料がフラッシュした後の液相組成 ݔ୊ と一致すると仮定

すると，回収部からのガス流量 VS,1は，Eqs.(3-12)－(3-14)から算出することができる．また，FVも

原料条件と回収部操作圧力が前提条件として与えられるため，容易に算出できる．更にPout ( =PR )

を仮定すれば，濃縮部最下段の液が回収部操作圧力に減圧した結果発生するガス流量 ෠ܸୖ ,௠ を算出 
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Fig. 3-8  原料供給段まわりのストリーム構成 

 

することができる． 

すなわち，xS,0 = xF が成り立つものとすれば，回収部1段に関するEqs.(3-12)，(3-13)から，VS,1は

下式で表すことができる． 

 ୗܸ,ଵ	= 
௫౏,బି௫ా
௬౏,భି௫౏,బ

 B = 
௫ూି௫ా
௬౏,భି௫ూ

 B     (3-19) 

この際，必要となるyS,1はリボイラー段から2段目まで順次計算することで算定できる(あるいは，

図解法にて求めることができる)．得られた VS,1と Eq.(3-12)から LS,0が算出される．更に，Eq.(3-20)

が成立することからܮ෠ୖ,௠ を算出することができる． 

	ୗ,଴ܮ  ൌ ܮ෠ୖ,௠ + FL       (3-20) 

ここで，濃縮部最下段の液がフラッシュした後の組成 ݔොୖ,௠	は，原料がフラッシュした後の液組成

xFと等しくなればよく，濃縮部操作圧力であるPoutを仮定すれば，ݔොୖ,௠ ൌ 	௠,ୖݔ ୊ を満たすようなݔ	

R,m , R,m(=xF)

R,m , R,m

S,1(=Vin) , S,1
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を特定でき，そのうえでそのフラッシュ計算で得られる気液比率を用いて，先に求められている

，௠,ୖܮを満たす	෠ୖ,௠ܮ ෠ܸୖ ,௠	が算定できる． 

このようにして算出された ෠ܸୖ ,௠ を用いて，圧縮機入口流量 Vinが得られる．そして，Eq.(3-18)か

ら圧縮機出口圧力Pout，すなわち濃縮部操作圧力Prが算出される．ここで ෠ܸୖ ,௠ を算出するためPout

を仮定しているが，Eq.(3-18)において Pout に対する ෠ܸୖ ,௠ の寄与は限定的であり，必ずしも得られ

たPout に対して， ෠ܸୖ ,௠ を再度計算するという繰り返し収束計算を行う必要はない． 

このようにして得られた濃縮部操作圧力における沸点，および凝縮点相当のエンタルピー曲線を

H-xy線図に描くことができる．これらのエンタルピー曲線は，操作圧力が回収部より高いことから

回収部のエンタルピー曲線よりも大きな値となる．更に，回収部と同じ要領で，濃縮部におけるRDC

を得ることができる．  

 

3-2-3-4   濃縮部におけるサイド熱交換の与え方の決定 

 

濃縮部におけるS-RDC は，回収部のS-RDC のようにその位置を調整することはできず，一意的

に与えられる．この理由を全熱収支から説明する．HIDiC の全熱収支は次のように表すことができ

る． 

୊݄ܨ  ൅ܹݏ ൅ ܳ୰ ൌ ୈ݄ܦ ൅ ୆݄ܤ ൅ ܳୡ     (3-21) 

ここで，F, D, Bはそれぞれ原料，留出，缶出の流量を表し，hF, hD, hBはそれぞれ原料，留出液，缶

出液のエンタルピーを表す．本研究で提案している設計手法では，リボイラー負荷Qrと圧縮機動力

Wsは前もって決められるため，Eq.(3-21)によりコンデンサー負荷Qcを得ることができる． 

ここで，Eq.(3-21)は次式のように変形することができる． 

୊݄ܨ 
଴ ൌ ୈ݄ܦ

଴ ൅ ୆݄ܤ
଴        (3-22a) 

 ݄୊
଴ ൌ ݄୊ ൅ܹܨ/ݏ       (22-3b) 

 ݄ୈ
଴ ൌ ݄ୈ ൅ ܳୡ/ܦ       (22-3c) 

 ݄୆
଴ ൌ ݄୆ െ ܳ୰/ܤ       (22-3d) 

Eqs.(3-22a)－(3-22d)および全物質収支を表す，ݖܨ୊	 ൌ ୈݔܦ ൅ ୆，から次の3つの状態 ( zF, ݄୊ݔܤ
଴	)，

( xD , ݄ୈ	
଴ )，( xB , ݄୆	

଴ )はH-xy線図上では直線上にあることがわかる． 
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同様にして，サイド熱交換量の合計を全熱収支に考慮しても，熱収支は依然として維持される．

これは，QrとQcの代わりにそれぞれQr + ΣqkとQc + Σqkを用いても，Eqs.(3-21)，(3-22a)－(3-22d)は

成立するからである．すなわち，サイド熱交換量を考慮した全熱収支線は，H-xy 線図上で

෠݄
ୈ
଴ ൌ ݄ୈ ൅ ሺܳୡ ሻܦ ൅ ሺ⁄ ௞ݍ∑ ⁄ܦ )， ෠݄୆

଴ ൌ ݄୆ െ ሺܳ୰ ሻܤ െ ሺ⁄ ௞ݍ∑ ⁄ሻܤ で表される෠݄
ୈ
଴，෠݄

୆
଴  を用いて(zF, 

݄୊
଴	)，(xD, ෠݄ୈ

଴ )，(xB, ෠݄୆
଴ )を通過する直線として表される(Figure 3-9参照)．一方で，回収部のS-RDC

が(xF, ෠݄୆
଴ )を通過するように与えられたように，濃縮部のS-RDCは(yF, ෠݄ୈ

଴ )を通過するように与えら

れる．ただし，xF，yF は，原料がフラッシュした際の液，気相それぞれの軽質成分のモル分率を示

す．したがって，回収部におけるサイド熱交換量の与え方が決まると，濃縮部におけるS-RDC の位

置は一意的に決定される． 

濃縮部の S-RDC を与えたら，S-RDC に基づく理論段数を算出することができる．得られた理論

段数が，前もって設定していた値と合致しない場合は，回収部のS-RDCからその位置を再設定して，

回収部と濃縮部の合計理論段数が設定値となるよう調整する． 

Figure 3-9 は4つのサイド熱交換器を有するHIDiCでの例で，それぞれ位置が高いところからq1，

q2，q3，q4 の熱負荷を与えた場合を示したものである．これらの回収部に関する情報と濃縮部の

S-RDC から，濃縮部の操作軌跡線を描く．回収部の場合同様，濃縮部操作軌跡線は濃縮部 S-RDC

に重なるように与えるが，回収部のサイド熱交換の与え方を検討した際に各熱交換器負荷は決めら

れているため，濃縮部操作軌跡線を与える際はエンタルピー変化を起こす組成（段）のみ調整可能

となる．ただし，H-xy線図上では，サイド熱交換器負荷 q1，q2，q3，q4は，回収部の x = xB上では

q1/B，q2/B，q3/B，q4/B として表現されるが，濃縮部の x = xD上では q1/D，q2/D，q3/D，q4/D とし

て表現される．  

このようにして得られた濃縮部操作軌跡線に基づき，濃縮部の必要理論段数を算出する．得られ

た回収部と濃縮部の合計段数が設定している値と異なる場合，サイド熱交換を行う位置を変更する

ことで調整する．ただし，上述したように濃縮部と回収部のS-RDCが独立に設定できないことから，

理論段数は回収部と濃縮部の合計として与える．比較する従来型蒸留操作における回収部と濃縮部

の各段数とHIDiCで得られるそれぞれのセクションの段数は，必ずしも一致しない． 

以上のように回収部同様，濃縮部にも可逆蒸留線，シフト可逆蒸留線と操作軌跡線をH-xy線図上

に与えることで，与えられた段数のもとで濃縮部でサイド熱交換器を設置する段（組成）を決定す

ることができる．既に回収部における各サイド熱交換器の設置段（組成）が決まっているため，各

サイド熱交換器を設置する段の組合せを決定することができる． 
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Fig. 3-9  濃縮部S-RDCの与え方，T-xy線図の統合 

およびサイド熱交換の決定手法 
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3-2-3-5   サイド熱交換器の伝熱面積 

 

HIDiCを設計する際には，サイド熱交換器における温度差が重要な因子となる．これは，サイド

熱交換器のコストに直接影響を及ぼすからである．サイド熱交換器では，濃縮部側温度は回収部側

温度に対してある程度高く設定されなければならない．適切な熱交換段の選定が行われないと，温

度差が極端に小さくなって非常に大きな伝熱面積が必要になったり，温度差が負の値になったりし

てしまう．このため，塔内の温度に関する情報は不可欠である．そこで，Figure 3-9に示すように，

H-xy線図にT-xy線図を重ねて示し，任意の組成に対応した温度情報を缶出組成から留出組成まで得

ることができるようにした． 

これまでの検討で，各サイド熱交換器の回収部・濃縮部における設置段（組成）と熱交換負荷を

決定できている．Figure 3-9 には，熱負荷が q1，q2，q3，q4のサイド熱交換器が与えられているが，

T-xy 線図を H-xy 線図と統合したことで，それぞれの設置段の組成に相当する温度が，回収部で t1，

t2，t3，t4，濃縮部で T1，T2，T3，T4，のように得ることができる．これにより各サイド熱交換器に

おける温度差 ΔTkを得ることができる．さらに，適切な総括伝熱係数を設定することで，qkと ΔTk

から伝熱面積Akを算出できる．得られた個々のサイド熱交換器の伝熱面積，あるいはそれらの合計

面積が想定している範囲に入らない場合は，濃縮部のサイド熱交換器設置組成（段）を操作軌跡線

がS-RDCと重なり，合計理論段数が設定値となる範囲で調整する．それでも設定の通りにならない

場合は，省エネルギー性能のターゲットとして与えたQrとWsを変更し，最初のステップから再検

討する．このように，T-xy線図とH-xy線図を統合することで，組成ピンチと温度差を同時に考慮し

ながら，サイド熱交換のペアリングを検討することができるようになる． 

以上で得られた結果をもとに，最終的にプロセスシミュレーターにて厳密計算を行えば正確な計

算結果を得ることができる． 

 

3-3 設計手法の検証 

 

前節で提案した手法に関する最適性に関しては，十分に証明されてはいないものの，H-xy線図に

RDC，S-RDC と操作軌跡線を付加し，T-xy線図と統合することで，適切なサイド熱交換を行う段の

位置，サイド熱交換を行う段の組合せ方，あるいは熱交換負荷を決定できることを示した．本節で

は，提案する手法で得られる結果と数理最適化により得られた結果を比較し，提案する手法の有効

性を確認した． 
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また，HIDiC の適用を検討するのは概念設計段階であるが，この段階では理論段数，省エネルギ

ー性（リボイラー負荷，圧縮機動力），サイド熱交換器数，サイド熱交換器の伝熱面積などに関する

様々な条件に対し，速やかに計算結果を比較検討する必要がある．本節では，一定の省エネルギー

性のもとでサイド熱交換器数を変えた検討を行い，提案する設計手法が概念設計段階で活用できる

のか検証し，その有用性を確認した． 

検討対象のプロセス条件は，問題を極力簡略にし，問題の本質を明確にできるよう 2成分系を想

定し，製品純度が低く分離条件が緩いケース 1（前章と同一条件）と，同じ 2 成分系だが高い製品

純度を要求するケース 2の 2つのケースで検討を行った(Table 3-1参照)．ケース 1については，前

章で数理最適化の結果を得ており，これと比較することで，本章にて提案した手法が類似した結果

を得られるか確認した．ケース2では，提案した手法で一定の省エネルギー性能のもとで，異なる

サイド熱交換器数での設計を行ない，概念設計段階で活用できるかを検証した． 

図解的なアプローチで得られた結果を，厳密計算を行うプロセスシミュレーションの入力条件に

用いるが，プロセスシミュレーションは定常平衡段シミュレーターであるインベンシス社のPro/II® 

 

Table 3-1   検討プロセス条件 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Case 1 Case 2
Feed rate [kmol/s] 1/36 1/36
Feed composition [mol%]
       Benzene 50 50
       Toluene 50 50
Liquid molar fraction in feed [ - ] 0.5 0.5
Separation specifications
       Benzene in distillate [mol%] 85.0 99.9
       Toluene in bottoms [mol%] 85.0 99.9
Number of theoretical stages
       Rectifying section (incl. condenser) [ - ] 7 15
       Stripping section (incl. reboiler) [ - ] 7 18

Overall heat transfer coefficient [kW/(m
2
 K)] 0.5 0.5

Compressor shaft power [kW] variable variable
Compressor adiabatic efficiency [%] 75 75
Pressure drop
       Theoretical stage [kPa] 0 0
       Condenser [kPa] 0 0
       Reboiler [kPa] 0 0
Pressure 
       Rectifying section [kPa] variable variable
       Stripping section [kPa] 101.3 101.3
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を用いて行った．また，気液平衡推算法にはSoave-Redlich-Kwong式を用いた． 

 

3-3-1  提案するHIDiC設計方法の有効性 

 

Table 3-1に示したケース 1の条件で，操作圧力を 101.3 kPaとした場合の従来型蒸留におけるリボ

イラー負荷は547 kWとなる．これは最小還流比の状態に対して 1.05倍に相当し，通常の蒸留塔設

計において省エネルギーに重心をおいた設計となっている．また，ケース1の原料供給段は最適段

に供給されている． 

いま，ケース1に対してHIDiC化の検討を行う．省エネルギー性のターゲットとして，リボイラ

ー負荷Qrを 77 kW，圧縮機動力Wsを 80 kWに設定する．また，サイド熱交換器の数NEは 4とす

る．この省エネルギー性能に関する設定は，前章の数理最適化した状態と同一であり，動力を与え

るための電気を発電効率 36.6 %にて一次エネルギーに変換すると，消費エネルギーは 296 kWとな

り 46%の消費エネルギー削減に相当する． 

このように設定したHIDiCに対して，提案する設計手法で得られたサイド熱交換に関する情報を

用いて厳密計算した結果を，H-xy，T-xy線図に示すとFigure 3-10のとおりとなる．また，提案する

手法で得られたサイド熱交換の組合せと熱負荷をFigure 3-11にプロセスフローのかたちで示した．

Figure 3-10上には，提案する手法の結果とあわせて，比較として前章で得られた数理最適化の結果

での操作軌跡線と温度を△にて示した．提案する手法と数理最適化で得られる操作圧力はほぼ一致

するため，両手法で得られる回収部の沸点温度曲線，あるいは濃縮部の凝縮点温度曲線は，図上で

は重複している．また，Table 3-2にも両者の性能比較のため，濃縮部操作圧力，サイド熱交換の組

合せ，各熱交換器の熱負荷，入口温度差，伝熱面積について示した．Figure 3-11とTable 3-2に示さ

れるように，提案した手法で得られるサイド熱交換の設置位置は前章の結果と少し異なり，途中に

熱交換を行わない構造となった．サイド熱交換器の合計伝熱面積は，提案する手法と数理最適化で

それぞれ 90.3 m2と 86.2 m2であり，その差は数理最適化結果を基準として約＋5 %で，装置全体の

コストとしては無視できる差異である．また，濃縮部操作圧力はほぼ同じ値となっている． 

以上から，両者の設計は良好に一致しており，提案する手法はターゲットとする省エネルギー性

能に対して，数理的に最適化された状態とほぼ同じ状態を得ることができるといえる．なお，Table 

3-2中の温度差には各サイド熱交換器の入口温度差を記載しているが，伝熱面積を算出する際には，

プロセスシミュレーターを用いた厳密計算の結果である平均対数温度差を用いている．また，サイ

ド熱交換器の設置段の組合せを示すSj-Riは，回収部 j段と濃縮部 i段で熱交換をおこなうサイド熱

交換器を意味し，入口温度差は，回収部の j－1段から流入してくる液相の温度と濃縮部の i+1段か 
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Fig. 3-10  H-xy & T-xy線図に示す提案する設計手法による検討結果(ケース1) 
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Fig. 3-11  提案する設計手法によるサイド熱交換方法（ケース1） 

 

ら流入する気相の温度の差に基づき算出している． 

 

3-3-2  提案するHIDiC設計方法の有用性 

 

次に，Table 3-1のケース 2で与えられる条件を検討する．本条件で操作圧力を 101.3 kPaで，理

論段数を 33 とし，最適化された段に原料を供給した場合の従来型蒸留操作におけるリボイラー負

荷は 988 kWとなる．また，最適な原料供給段は，コンデンサーを第 1段とすれば 16段となる．こ

のような条件は最小還流比の 1.16倍に相当するもので，蒸留塔の典型的な設計である． 

これをHIDiC化するにあたり，省エネルギー性能のターゲットであるリボイラー負荷と圧縮機動

力を，それぞれ 99 kWと 217 kWに設定した．リボイラー負荷は従来型蒸留塔の10 %に相当し，圧

縮機動力として供給される電気を一次エネルギー変換した際の全体消費エネルギーが，従来型蒸留

操作の消費エネルギーから30 %削減される条件である．すなわち，{99 kW + 217 kW/0.366} = 988  
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Table 3-2   ケース1に対する提案する手法と数理最適化結果の比較 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

kW× 0.7 という条件である．ここで0.366は電気を一次エネルギーに変換する際の発電効率である．

また，これらの設計条件に加えて，サイド熱交換を行う段数を 4と設定した． 

提案する図解法で得られたサイド熱交換に関する情報を用いて厳密計算した結果を，H-xyおよび

T-xy線図に示したものをFigure 3-12に示す．ケース2における分離条件は高純度であるため，リボ

イラー付近の段の組成変化はわずかである．このため，回収部 RDC はリボイラー段付近で急激に

縦方向(エンタルピー)に変化する．したがって，サイドリボイラーをリボイラー段付近に設置する

必要がある． 

Proposed diagram Optmized
Reboiler duty [kW] 77.0 77.0
Compressor power [kW] 80.0 80.0
Operating pressure

Rectifying section [kPa] 184.4 184.2
Stripping section [kPa] 101.3 101.3

Side exchanger conditions
Combination
     No.1 S3-R1 S4-R2
     No.2 S5-R2 S5-R3
     No.3 S6-R3 S6-R4
     No.4 S7-R5 S7-R5
Duty
     No.1 [kW] 70 115
     No.2 [kW] 141 130
     No.3 [kW] 141 131
     No.4 [kW] 141 118
Inlet tempeature difference
     No.1 [K] 11.3 12.2
     No.2 [K] 11.3 12.4
     No.3 [K] 11.7 12.5
     No.4 [K] 13.0 12.6
Heat transfer area

     No.1 [m
2
] 13.2 20.4

     No.2 [m
2
] 27.4 22.9

     No.3 [m
2
] 26.3 22.8

     No.4 [m
2
] 23.5 20.1

     Total area [m
2
] 90.3 86.2
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Fig. 3-12  H-xy & T-xy線図に示す提案する設計手法による検討結果(ケース2) 
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Reboiler

S1

S4

S17

Feed

Qr = 99 kW
Bottoms

Stripping 
section

Rectifying 
section

PR = 212.4 kPa

PS = 101.3 kPa

Distillate

Shaft power
Ws = 217 kW

q1= 426 kW

q2= 325 kW

q3= 370 kW

q4 = 465 kW

Reboielr duty, Q r [kW] 99 (99)

Compressor power, Ws [kW] 217 (217)

Operating pressure in rectifying section, P R [kPa] 212.4 (202.3)

Side exchanger conditions

Combination Duty, q k

Inlet
temperature
difference

[ － ] [kW] [K] [m
2
]

No.1 S1-R1 426 (421) 13.0 (11.0) 69.1 (81.7)
No.2 S4-R8 325 (321) 8.1 (6.1) 89.4 (122.0)
No.3 S17-R14 370 (366) 7.9 (6.2) 102.7 (131.6)
No.4 S18-R15 465 (461) 11.1 (9.4) 89.0 (104.9)
The values in parentheses are results of graphical methodology.

Heat transfer
area

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig. 3-13  提案する設計手法によるサイド熱交換方法（ケース2） 

 

Table 3-3   ケース2に対する提案する手法での設計結果 
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ケース2の結果をFigure 3-13，Table 3-3に示す．これらの結果に示されるように，HIDiCでサイ

ド熱交換量とリボイラー負荷の合計は1685 kWで，従来型蒸留における988 kWよりも大きくなる．

これは，中間段に供給する熱は，リボイラーに供給する熱と同じ効率で分離に寄与できないためで

ある．回収部と濃縮部のサイド熱交換器の組合せは，T-xy 線図を参照しながら十分な温度差を確保

できるようなものとし，ここでは 6 K以上の温度差を有するものとした．回収部のサイド熱交換器

の設置位置は，回収部S-RDCの形状から既に決定されるため，濃縮部のサイド熱交換を行う位置を

濃縮部操作軌跡線が濃縮部S-RDCと良好に一致する範囲内で，温度差条件を満たすように決定した．

図解法にて検討した結果を，プロセスシミュレーションによる厳密計算の入力条件として用いた． 

Table 3-3には，プロセスシミュレーションによる厳密計算結果と，この入力条件として用いた図

解法から得られた条件を示している．省エネルギー性能のターゲットである，リボイラー負荷 99 

kW と圧縮機動力 217 kW が，最低温度差条件を満たしつつ，得られていることがわかる．図解法

とプロセスシミュレーションによる厳密計算の差異は，サイド熱交換器の温度差と，この結果得ら

れる伝熱面積に表れているが，それぞれのサイド熱交換における熱交換量はほぼ一致している．温

度差に関する差異は，濃縮部操作圧力の差異に起因するものである．これは，前述した図解法手順

での濃縮部操作圧力を決定する際の，原料供給段まわりのモデリングによる．しかし，差異は大き

なものではなく，HIDiCの全体装置コストを考えると依然として無視できる範囲と考えられる． 

さらにケース2において，同じ省エネルギー性能のもとでサイド熱交換器数を変化させた．得ら

れた結果を比較して，最適なサイド熱交換器数の検討を行った．上記の検討はサイド熱交換を4 箇

所で行ったが，これに加えて3箇所，5箇所の熱交換についても検討した．検討結果をTable 3-4 に

示す．なお，いずれの条件でも，省エネルギー性能に直接影響を及ぼすリボイラー負荷Qrと圧縮機

動力Wsは，サイド熱交換器数 4の場合と同じ 99 kWと 217 kWにて設計を行なった．同じ省エネ

ルギー性能にて設計を行なっているため，得られるシステムの差異はサイド熱交換器の温度差と，

これにともなう伝熱面積に表れることとなる．Table 3-4に示されるように，サイド熱交換器数が 3

と 5の場合のサイド熱交換器の合計伝熱面積は，393 m2と 399 m2となり，サイド熱交換器数が 4 の

場合の 350 m2よりも大きくなる．これは，サイド熱交換器数が 3のように不十分な場合，中央のサ

イド熱交換器で十分な温度差を確保することが難しくなるためである．同じようなことは，サイド

熱交換器数が5の場合にも発生しており，適切な熱交換器数が存在している．一方，サイド熱交換

器数の数によらず，濃縮部操作圧力はほぼ同じ値となっている．以上から，ケース 2の条件では，

サイド熱交換器数が 4の場合が最適な熱交換器数であることがわかる． 

このように提案する設計手法では，与えられた省エネルギー性能に対して異なるサイド熱交換器

数に対する設計を迅速に検討することができる．このため，省エネルギー性能の設定を変化させ， 
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Table 3-4   ケース2におけるサイド熱交換器数に対する設計結果比較 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

最適なサイド熱交換器数を迅速に決定できるため，概念設計段階で極めて有用な手法といえる． 

 

3-4 多成分系への拡張 

 

本章で新たに提案したHIDiC の設計手法は，2 成分系を想定して設計手法の説明と検証を行った

が，商業プラントの蒸留分離操作は多成分系で行われることが殆どである．本節では，提案する手

法の多成分系への拡張法を示すと共に，方法の妥当性を例題により検証する． 

検討対象系をTable 3-5に示す．この系は9成分からなり，分離のキー成分は，o-キシレンとキュ

メンである．分離条件は，缶出製品における C8 芳香族（エチルベンゼン～o-キシレンの合計）が

1.5 mol % ，留出製品におけるC9芳香族(キュメン～1,2,4トリメチルベンゼンの合計)が0.7 mol % 

である．すなわち，多成分からなる原料で，分離条件も多成分で定義されるものである．この多成

分系を，キー成分である o-キシレンと，これよりも沸点の低い成分（トルエン～o-キシレン）をま

とめて本系における軽質成分と定義し，同様にキュメンよりも沸点の高い成分（キュメン～1,2,4

トリメチルベンゼン）をまとめて本系における重質成分と定義し，擬似的な 2成分系を想定する． 

提案するH-xyとT-xy統合線図を描く為には，擬似2成分の任意の組成における気液平衡関係と，

その組成に対応した飽和状態のエンタルピーと温度が必要である．しかし，擬似2成分の擬似軽質

Number of side heat exchangers 3 4 5
Total amount of heat at side heat
exchangers

[kW] 1412 1586 1570

Sum of heat transfer area [m
2
] 393 350 399

Operating pressure
in rectifying section

[kPa] 225 212 213

Combination No.1 S3-R1 S1-R1 S1-R1
No.2 S17-R12 S4-R8 S4-R6
No.3 S18-R15 S17-R14 S11-R13
No.4 S18-R15 S17-R14
No.5 S18-R15

Inlet temperature difference No.1 12.1 13.0 13.4
No.2 4.4 8.1 7.3
No.3 12.3 7.9 5.8
No.4 11.1 7.8
No.5 11.0
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成分・擬似重質成分はそれぞれ複数の成分で構成されているため，飽和条件における個々の成分組

成を特定することは困難である．そこで，まず厳密計算を行うことができるプロセスシミュレータ

ーを用いて，指定された分離条件を満たす従来型蒸留操塔の設計問題を解き，各理論段における気

液組成，温度，エンタルピー，気液流量などを得る．各段から出る気相と液相の各ストリームは気

液平衡関係にあるから，平衡状態における条件が得られることになる．この際、従来型蒸留操作の

操作圧力を，HIDiC 化する際の回収部の操作圧力とすれば，得られる組成などの情報から回収部に

対するH-xyおよびT-xy線図を得ることができる．すなわち，回収部におけるRDC，S-RDC および

液組成に対する沸点相当温度曲線を線図上に与えることができる．さらに，設定した段数，目標と

する省エネルギー性能における HIDiC 化後のリボイラー負荷 Qrを満たすように，S-RDC に基づき

回収部操作軌跡線を与える．これらの操作は 2 成分系の場合の図解法と何ら変わらない．さらに，

操作軌跡線を決定する際にサイド熱交換量も決まるため，3-2-3-3項で詳述したように濃縮部操作圧 

 

Table 3-5   多成分系検討プロセス条件 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Case 3
Feed rate [kmol/s] 1/36
Feed composition [mol %]

Toluene 0.5
Ethylbenzene 10.0
p-Xylene 11.0
m-Xylene 25.0
o-Xylene 14.5
Cumene 1.0
n-Propylbenzene 2.2
m-Ethyltoluene 15.8
1,2,4 Trimethylbenzene 20.0

Liquid molar fraction in feed [ - ] 1
Separation specifications

C9 aromatics in distillate [mol %] 0.7
C8 aromatics in bottoms [mol %] 1.5

Number of theoretical stages
Rectifying sectin (incl. condenser) [ - ] 30
Stripping section (incl. reboiler) [ - ] 25

Overall heat transfer coefficient [kW/(m
2
K)] 0.5

Compressor shaft power [kW] dependent on target energy saving 
Pressure drop

Theoretical stages [kPa] 0
Condenser [kPa] 0
Reboiler [kPa] 0

Pressure  
Rectifying section [kPa] variable
Stripping section [kPa] 101.3



54 
 

力が決定される．この際，圧縮機入口における比熱比とガス温度は，原料を回収部操作圧力とした

際にフラッシュした気相組成か，原料が飽和状態あるいは過冷却された液相であれば，液相組成に

対する気相平衡組成での比熱比と温度を用いる．続いて2成分系と全く同様の手法で濃縮部のRDC，

S-RDC，ガス組成に対する凝縮点相当温度曲線などが決定される．最終的に温度差と伝熱面積を確

認して，これが許容できる範囲であれば，得られた内部熱交換段の組合せ，各熱量を入力値として

厳密計算によるHIDiCのプロセスシミュレーションを行う． 

操作圧力 101.3 kPaのもとで，Table 3-5に示す段を有する従来型蒸留塔は最小還流比の 1.15倍の

還流比の状態に相当し，そのリボイラー負荷Qr-convは2.22 MWである．この条件を基準として目標

とする省エネルギー性能を，電気を一次エネルギー換算して評価するものとし，50 %の消費エネル

ギー削減と設定した．この際，HIDiC化した際のリボイラー負荷をQr-convの10 %相当量と設定した．

この設定では，圧縮比動力Ws は 325 kWとなる．ただし，圧縮機の断熱効率は先のケース同様75 %

とし，いかなる機械損失も無視した．なお，サイド熱交換器の数は4とした．また，気液平衡推算

法には Soave-Redlich-Kwong 式を用い，プロセスシミュレーションはインベンシス社の定常平衡段

モデルシミュレーターPro/II®を用いた． 

検討結果を提案するH-xy，T-xy線図に示す（Figure 3-14）．図には，図解法で得られる操作軌跡線

と，図解法の結果を用いてプロセスシミュレーターにて厳密計算を行った結果得られる操作軌跡線

をそれぞれ○と△で示した．また，図解法における操作線も併せて示した．更に，サイド熱交換段

の組合せをフロー図のかたちでFigure 3-15に示し，リボイラー負荷，圧縮機動力，濃縮部操作圧力，

サイド熱交換に関する設置段の組合せ，熱負荷，入口温度差，必要伝熱面積について，Table 3-6に

示した．ここでも，図解法で得られた条件と，これを初期値としてプロセスシミュレーターを用い

た厳密計算結果を併せて示した．なお，原料液相組成と平衡組成となる気相組成は，今回の条件，

すなわち断熱圧縮効率 75%で圧縮すると一部のガスが凝縮する現象がおきる．後述するように

HIDiCで用いる圧縮機のタイプは，その特性や経済性の面から遠心型，あるいはターボ式遠心型が

好ましいが，これらのタイプ（特に後者）では圧縮工程に相当するインペラー部でガスが凝縮する

と振動を起こす懸念があるため，そのような場合には入口ガスを過飽和状態とし，凝縮を回避する

ように設計する必要がある．このための熱源として，外部用役を用いると省エネルギー性能が低下

してしまう．そこで，系内での熱統合を考えると，濃縮部最下部から回収部最上部にリサイクルさ

れるストリームが，温度レベルと熱負荷ともに利用できる．本ケースで，圧縮機出口でのガスの凝

縮を回避するために必要な熱交換量は197 kWとなり，回収部へのストリームの出口温度（高温側）

と圧縮機入口温度（低温側）の温度差は 10.3 K となり，温度交差を起こさずに熱交換を行ってい

ることが確認できる．また，この熱交換に関しては，ともに系内のストリームでの熱交換だが，塔 
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Fig. 3-14  提案する設計手法の多成分系への拡張(ケース3） 

(H-xy & T-xy線図による作図法) 

Operating locus by graphical methodology

Operating locus by rigorous calculation with process simulator
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Reboiler duty, Q r [kW] 222 (222)

Compressor power, Ws [kW] 325 (325)

Operating pressure in rectifying section, P R [kPa] 252.5 (234.0)

Side exchanger conditions

Combination Duty, q k
Heat transfer

area

[ ― ] [kW] [K] [m
2
]

No.1 S5-R1 880 (900) 27.3 (22.2) 66.0 (81.0)
No.2 S15-R1 442 (450) 18.8 (15.6) 48.0 (57.8)
No.3 S22-R6 392 (400) 15.4 (11.6) 51.4 (68.8)
No.4 S25-R22 594 (600) 16.1 (12.1) 75.5 (99.0)
The values in parentheses are results of graphical methodology.

Inlet
temperature
difference

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig. 3-15  提案する設計手法の多成分系への拡張 

検討結果フロー図（ケース3） 

 

Table 3-6   提案する設計手法の多成分系への拡張 ― 設計結果(ケース3) 
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外部のストリーム間での熱交換であることから，H-xy，T-xy線図上には表現することは不要である． 

また，図解法の段階で各サイド熱交換器の伝熱面積を算出する際，2 成分系の場合は，図解法で

得られる軽質成分の組成が分かれば，そのストリームの組成が特定できるため，熱負荷を与えれば

出口温度を算定することが可能である．しかしながら，多成分系の場合は擬似2成分の組成と，こ

の組成に相当する温度は得られるものの，詳細な組成を特定することができないため，これだけの

情報からサイド熱交換器の出口温度を算定することはできない．このため，ここでは入口温度を用

いてサイド熱交換器の必要伝熱面積を算定するものとした． 

Figures 3-14, 15およびTable 3-6から，図解法で得られた結果と，厳密計算による結果は良く一致

していることが確認できる．差異は，上節のケース2の結果同様に，濃縮部操作圧力とこれに付随

するサイド熱交換器入口温度差と必要伝熱面積に表れている．しかし，先のケース 2同様，必要伝

熱面積はHIDiC装置の全体コストから考えると重要な差ではない．濃縮部操作圧力の差異は，気液

平衡関係や平衡状態におけるエンタルピーの大きさに顕著な差をもたらす程のものではなく，した

がって，濃縮部における RDC，S-RDC の位置とこれに基づく操作軌跡線はほぼ一致している．こ

のため，サイド熱交換段の設置位置や，段の組合せ，熱負荷は，図解法と厳密計算の間で良好に一

致する．濃縮部操作圧力の差異は，2成分系の場合同様にFigure 3-8とこれを基にした濃縮部操作圧

力算出モデルに起因するものと考えられる． 

以上の検討から，提案する手法を多成分系に適用した際の結果は，2 成分系で得られている結果

と極めて一致しており，提案する手法が多成分系にも拡張的に適用できると考えることができる． 

 

3-5 結言 

 

離散的で限られた段間でサイド熱交換する内部熱交換型蒸留塔の革新的な設計手法を提案した．

通常のPonchon-Savarit法を，可逆蒸留操作における塔内エンタルピー情報と，組成に対する温度に

関する情報を明確に表現できるように大幅に改良した．すなわち，可逆蒸留操作線と操作軌跡線い

う概念を新たに提案し，H-xy 線図上に表現した．そして，T-xy 線図を H-xy 線図に統合して表現す

るようにした．これらの情報を用いることで，設計者は目標とする省エネルギー性能を設定したう

えで，サイド熱交換をどの段で行うべきか，サイド熱交換の数をいくつにするか，どの段間でサイ

ド熱交換を行うべきかを決定することができる．提案する手法は，最適設計となる保証はないもの

の，数理的に最適化した結果と良好に一致することを確認した．この手法は，様々なプロセス条件

に対して，直接的でインタラクティブに情報を得ることができるため，概念設計の初期段階で特に

有用である． 
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3-6 記号 

 

A heat transfer area of heat exchanger  [m2] 

B bottoms flow rate  [kmol/s] 

D distillate flow rate  [kmol/s] 

F feed flow rate  [kmol/s] 

h, H enthalpy per unit molar rate  [kJ/kmol] 

h’, H’ enthalpy per unit molar rate of hypothetical state  [kJ/kmol] 

h’B(j)  liquid enthalpy per unit molar rate of hypothetical state at stage j in the stripping section  

  [kJ/kmol] 

H’D(i)  vapor enthalpy per unit molar rate of hypothetical state at stage i in the rectifying section  

  [kJ/kmol] 

L liquid molar flow rate  [kmol/s] 

NE number of side exchanges in HIDiC [ - ] 

NS number of theoretical stage in stripping section [ - ] 

NT number of total theoretical stages including condenser and reboiler 

P pressure  [kPa] 

Q  heat duty of reboiler or condenser  [kW] 

q  heat duty of side exchanger  [kW] 

qi,j   heat duty of side exchanger between stage i and stage j  [kW] 

R gas constant  [J/(kmol-K)] 

T  temperature in rectifying section  [K] 

t  temperature in stripping section  [K] 

U overall heat transfer coefficient  [kW/(m2 K)] 

V vapor molar flow rate  [kmol/s] 

Ws compressor shaft power  [kW]  

x liquid molar fraction of light component [ - ] 

y vapor molar fraction of light component [ - ] 

z molar fraction of light component in mixed phase feed [ - ] 

(Subscript) 
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B bottoms 

c condenser 

D distillate 

F feed 

i arbitrary stage in rectifying section  

j arbitrary stage in stripping section 

m number of theoretical stages in rectifying section 

k serial number of side exchanger 

R rectifying section  

r reboiler 

S stripping section 
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第４章 可逆蒸留線と操作軌跡線を用いた内部熱交換型蒸留塔(HIDiC)

の適性判断 
 

4-1 緒言 

 

実際の蒸留装置は有限の理論段を有することから，HIDiC では最適なサイド熱交換の与え方が存

在し，これが塔内温度分布とは無関係に与えられる．このような最適なサイド熱交換配置(すなわち，

サイド熱交換を行う段（組成），サイド熱交換量，熱交換する段の組合せ) に近似した状態を得るた

めには，濃縮部と回収部を並列設置した際の隣り合う段間で，全段にわたって温度差に大きく依存

した熱負荷で連続的に内部熱交換を行うよりも，限られた適切な段間のみでサイド熱交換を行えば

良いことを前章までに示してきた．また，このように限られた最適な段間のみでサイド熱交換を行

うHIDiCの設計手法についても，塔内の熱的な状態を表現できるPonchon-Savarit法に注目し，これ

に大幅な改良を施した線図を利用する設計手法を前章で示した．これにより，どの組成(段)で熱の

供給・除去を行うか，それぞれのサイド熱交換器で熱交換量をどのように与えるべきか，どの段間

でサイド熱交換を行うべきか，を決定することが可能となった． 

設計手法が確立されても，HIDiC を適用して省エネルギー化できるかを全ての蒸留塔に対して検

討することは非効率である．HIDiC がどのような系に適用できるかについて考えると，HIDiC はヒ

ートポンプ効果を利用した技術であることから，全ての蒸留塔に対して有効に省エネルギー性を得

られるものではないことは容易に推測できる．HIDiC の概念を SRV 蒸留法として提案した Mah ら

1)が既に報告しているように，キー成分の相対揮発度や，圧縮機に供給されるガスの組成の圧縮比

に対する飽和温度の変化が，その適性に影響を与える．これらは，一般的な塔頂ガス再圧縮型ヒー

トポンプシステム（以下，VRC と呼ぶ）でも当てはまることである．HIDiC はVRC と異なり，塔

内のエンタルピー状態に直接影響を与えるため，Mahらが指摘した点に加えて塔内エンタルピーの

状態に配慮した適性の判断が求められる．井内ら 2)はCGCC解析を用いて，HIDiCの適用に関する

適性を判断することを提案した．しかし，CGCC は無限段の蒸留塔の挙動を基準としているため，

有限段の蒸留塔でサイド熱交換器を設置した際に，リボイラー負荷あるいはコンデンサー負荷をそ

の熱量分削減できないことや，サイド熱交換を行う位置(段)により，リボイラーあるいはコンデン

サーの熱負荷削減率が大きく異なることを一切考慮することができない，という欠点を有している．

またCGCCでは，熱交換を行う段の組合せを検討することはできない．このため有限段の蒸留塔で

あるHIDiCの適性評価に用いることは不適切である． 
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前章で提案した線図は，想定する段数をもつHIDiCの塔内における任意の組成に対するエンタル

ピー・温度に関する情報を得ることができることや，各段の組成・エンタルピー・温度を正確に把

握することができるため，サイド熱交換を行う段の組合せを検討することが可能である．このため，

この線図をHIDiC適用に関する適性を評価することに用いることができると考えられる．本章では，

原料組成や製品スペックをパラメータとして，前章で提案した線図を活用し，HIDiC をどのような

系に適用することが適切か考察した． 

 

4-2 検討対象プロセス条件 

 

蒸留操作においては，気液平衡関係，原料組成，製品純度，操作圧力などが消費エネルギーに大

きく影響する．そこで，前章と同じベンゼン－トルエンの 2成分系で，原料組成，製品純度をパラ

メータとし，どのような条件のときに，どのような理由でHIDiCを用いるメリットがあるかを検討

した．検討に用いた条件をTable 4-1に示した．原料はモル基準の液比を 0.5で一定とし，軽質成分

のモル分率が0.2，0.5，0.8の場合について検討した．更に，製品純度については留出製品と缶出製

品を低純度まで分離する場合と高純度まで分離する場合を想定し，9つの組合せを検討した．HIDiC

の設計条件は以下のように設定した．まず，省エネルギー性の比較対象である従来型蒸留操作で，

操作圧力を 101.3 kPa としてリボイラー負荷 Qr-convを算出する．この際、最小還流比の約 1.15 倍と

なるように理論段を設定した．これは，従来型蒸留塔の一般的な設計点である．次に，HIDiC 化し

た際の電気を含めた消費エネルギーが，従来型蒸留操作の 70 % となるよう設定する．具体的には，

リボイラー負荷QrをQr-convの10 % に相当する負荷に設定し，更に圧縮機動力Wsを発電効率36.6 % 

で一次エネルギーに変換した後にQrに加えた値が，設定消費エネルギーとなるようにする．HIDiC

における回収部操作圧力は101.3 kPaとし，圧縮機の断熱効率は 75 %とした．また，HIDiCの濃縮

部と回収部の合計理論段数は，従来型蒸留操作の場合と同じとし，サイド熱交換器は 4基設置する

ものとした．HIDiC 化する際のリボイラー負荷，圧縮機動力，理論段数が設定されるため，圧縮機

出口圧力，すなわち濃縮部操作圧力は，サイド熱交換を行う段の組成，熱負荷，熱交換段の組合せ

の結果で決まる圧縮機入口流量により与えられることになる．なお，リボイラー負荷を基準として

消費エネルギーの削減率を設定したのは，検討対象系ではコンデンサーにおける用役（例: 空気，

冷却水）よりもリボイラーにおける用役（例：スチーム）の方が一般的に高価であり，その削減が

重要と考えられるためである． 

与えられた各分離条件において，上述したように設定された一定の省エネルギー性能を与える

HIDiC を設計する．最終的に得られる差異は，それぞれのサイド熱交換器における高温側と低温側
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Case 4-1 Case 4-2 Case 4-3 Case 4-4 Case 4-5

Benzene in feed, z F [mole frac] 0.2 0.5 0.8 0.2 0.5

Liquid mole fraction in feed [mole frac] 0.5 0.5 0.5 0.5 0.5

Benzene in distillate, x D [mole frac] 0.999 0.999 0.999 0.999 0.999

Benzene in bottoms, x B [mole frac] 0.001 0.001 0.001 0.025 0.025

Feed flow rate, F [kmol/h] 100 100 100 100 100
Distillate flow rate, D [kmol/h] 19.9 50.0 80.1 18.0 48.8
Bottom flow rate, B [kmol/h] 80.1 50.0 19.9 82.0 51.2
Convetional Distillation

Reboiler duty, Q r-conv [kW] 952 989 1008 798 948

Reflux, L Ref [kmol/h] 144.1 116.2 87.3 128.3 112.9

L Ref/D  to min. L Ref/D [ - ] 1.15 1.16 1.16 1.13 1.16

No. of theoretical stages (*)
  - Rectifying section [ - ] 14 15 19 14 15
  - Stripping section [ - ] 22 18 15 8 10

HIDiC

Reboiler duty, Q r [kW] 95 99 101 80 95

Compressor power, Ws [kW] 209 217 221 175 208
No. of theoretical stages (*) [ - ] 36 33 34 22 25
Operating pressure

  - Rectifying section, P R [kPa] variable variable variable variable variable

  - Stripping section, P S [kPa] 101.3 101.3 101.3 101.3 101.3

Case 4-6 Case 4-7 Case 4-8 Case 4-9

Benzene in feed, z F [mole frac] 0.8 0.2 0.5 0.8

Liquid mole fraction in feed [mole frac] 0.5 0.5 0.5 0.5

Benzene in distillate, x D [mole frac] 0.999 0.975 0.975 0.975

Benzene in bottoms, x B [mole frac] 0.025 0.001 0.001 0.001

Feed flow rate, F [kmol/h] 100 100 100 100
Distillate flow rate, D [kmol/h] 79.6 20.4 51.2 82.0
Bottom flow rate, B [kmol/h] 20.4 79.6 48.8 18.0
Convetional Distillation

Reboiler duty, Q r-conv [kW] 995 947 951 890

Reflux, L Ref [kmol/h] 86.4 142.1 109.9 71.0

L Ref/D  to min. L Ref/D [ - ] 1.15 1.15 1.15 1.14

No. of theoretical stages (*)
  - Rectifying section [ - ] 19 10 9 8
  - Stripping section [ - ] 10 22 19 16

HIDiC

Reboiler duty, Q r [kW] 99 95 95 89

Compressor power, Ws [kW] 219 208 209 195
No. of theoretical stages (*) [ - ] 29 32 28 24
Operating pressure

  - Rectifying section, P R [kPa] variable variable variable variable

  - Stripping section, P S [kPa] 101.3 101.3 101.3 101.3

* :  No. of theoretical stages include the reboiler stage and the condenser stage.

の温度差に表れる．サイド熱交換器における温度差は，HIDiCを設計する際には重要な因子である．

設計する際に，サイド熱交換器の伝熱面積を塔サイズとは独立して設定できると仮定しても，高温 

 

Table 4-1   適性系判断検討における検討対象プロセス条件 
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側と低温側で温度交差が起きないようにすることは当然であるし，伝熱面積が過大にならないよう

適切な温度差が必要になる．また，装置の運転を考えると，何らかの外乱により塔内組成の変動が

発生した場合に，サイド熱交換器の温度差が小さ過ぎると，得られる内部熱交換量の変動割合が大

きくなり好ましくない．ここでは任意のサイド熱交換器の高温側と低温側の入口温度差が 7 K以上

となるように設計するものとした．すなわち，入口温度差の 7 Kに対する余裕度が，検討対象系の

省エネルギー性能の余裕度を示すものと考えることができる．なお，総括伝熱係数は 0.5 kW/(m2 K)

とした． 

プロセスシミュレーションは前章までと同様で，定常平衡段モデルシミュレーターであるインベ

ンシス社のPro/II®を用いて行った．また，気液平衡推算法にはSoave-Redlich-Kwong式を用いた． 

 

4-3 検討結果 

 

4-3-1  原料組成の影響 

 

Figures 4-1(a)－(c)にケース4-1から 4-3の検討結果を，前章で提案したH-xyおよびT-xy線図を用

いて示した．以下では，まずFigure 4-1(c)を用いて考察の際に用いる記号を付した点について説明す

る．B点は缶出液に相当する状態で，同時に回収部可逆蒸留線の起点である．B୰ᇱ点は回収部操作軌

跡線の起点で，シフト可逆蒸留線の起点とは必ずしも一致しない．濃縮部では，D 点は留出液に相

当する状態で，Dୡᇱ点は濃縮部操作軌跡線の起点である．先程と同様で，Dୡᇱ点はシフト可逆蒸留線の

起点とは必ずしも一致しない．また，B点とB୰ᇱ点の縦軸上の差異はリボイラー負荷に相当し，Dୡᇱ点

とD点の差異はコンデンサー負荷に相当する．更に，F点はフィードの組成と単位モル流量あたり

のエンタルピーを表したもので，F'点はF点に対して圧縮機動力を補正したものである．そして，B୰ᇱ

点，F'点およびDୡᇱ点は一直線上で示され，この関係が全熱収支を表す線となる．更に，F'点を通過

するもうひとつの直線（Figure 4-1(c)中の線①―②）は，シフト可逆蒸留線における合計サイド熱交

換を算入した全熱収支線を示す．この線が，回収部シフト可逆蒸留線と濃縮部シフト可逆蒸留線の

相対関係を表している．Figure 4-1(c)ではこれらの点を全て示しているが，Figures 4-1(a)，(b)では，

全ての点を示す記号を与えると図が見難くなるため，一部の記号のみを記載した． 

本検討では，達成すべき省エネルギー性能の条件として，HIDiC におけるリボイラー負荷と圧縮

機動力を前もって与えるため，省エネルギー性能は全てのケースで同一であり，各ケースの差異は

各サイド熱交換機の組合せ方とその伝熱面積に現れる．サイド熱交換器の温度差が目標である 7 K

よりも小さい値にしかできない場合は，濃縮部の操作圧力を高くし，温度差を大きくする必要があ 
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Fig. 4-1  留出・缶出製品とも高純度まで分離する場合の原料組成の影響 (続く)  

(a)  Case 4-1 (zF = 0.2) 
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Fig. 4-1  留出・缶出製品とも高純度まで分離する場合の原料組成の影響 (続く) 

(b)  Case 4-2  (zF = 0.5) 
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Fig. 4-1  留出・缶出製品とも高純度まで分離する場合の原料組成の影響 

(c)  Case 4-3 (zF = 0.8) 

4 3 

2 
1 



67 
 

Case 4-1

(z F=0.2)

Case 4-2

(z F=0.5)

Case 4-3

(z F=0.8)

Case 4-4

(z F=0.2)

Case 4-5

(z F=0.5)

Reboiler duty, Q r [kW] 95 99 101 80 95

Compressor power, Ws [kW] 209 217 221 175 208

Pressure in rectifying section, P R [kPa] 244.3 209.2 236.6 217.3 209.3

Side exchnager conditions
Pairing, k Serial No.1 [ - ] R8-S5 R1-S1 R1-S2 R10-S3 R1-S1

Serial No.2 [ - ] R13-S18 R8-S4 R2-S5 R11-S5 R8-S3
Serial No.3 [ - ] R15-S19 R14-S17 R13-S17 R14-S6 R14-S8
Serial No.4 [ - ] R16-S20 R15-S18 R14-S18 R15-S7 R15-S10

Heat duty, q k Serial No.1 [kW] 161 426 421 192 420

Serial No.2 [kW] 280 325 376 198 280
Serial No.3 [kW] 314 370 186 298 425
Serial No.4 [kW] 324 465 367 398 425
Total [kW] 1079 1586 1350 1086 1550

Inlet temp. difference Serial No.1 [K] 8.0 13.0 25.0 10.8 11.3
Serial No.2 [K] 19.6 8.1 20.3 12.7 9.8
Serial No.3 [K] 24.6 7.9 1.9 21.6 11.0
Serial No.4 [K] 26.6 11.1 2.7 23.3 12.3

Heat transfer area, A k Serial No.1 [m
2
] 42.2 69.1 34.3 38.4 80.7

Serial No.2 [m
2
] 35.0 89.4 38.9 33.1 62.0

Serial No.3 [m
2
] 26.0 102.7 213 28.5 86.8

Serial No.4 [m
2
] 24.6 89.0 300 35.1 74.5

Total [m
2
] 128 350 586 135 304

Case 4-6

(z F=0.8)

Case 4-7

(z F=0.2)

Case 4-8

(z F=0.5)

Case 4-9

(z F=0.8)

Reboiler duty, Q r [kW] 99 95 95 89

Compressor power, Ws [kW] 218 208 209 195

Pressure in rectifying section, P R [kPa] 239.1 247.7 217.4 259.4

Side exchnager conditions
Pairing, k Serial No.1 [ - ] R1-S1 R6-S9 R1-S1 R1-S2

Serial No.2 [ - ] R2-S3 R8-S17 R5-S4 R2-S6
Serial No.3 [ - ] R10-S10 R10-S20 R8-S17 R3-S11
Serial No.4 [ - ] R18-S11 R11-S21 R9-S19 R4-S17

Heat duty, q k Serial No.1 [kW] 361 231 406 291

Serial No.2 [kW] 381 278 306 200
Serial No.3 [kW] 251 281 306 137
Serial No.4 [kW] 311 250 426 354
Total [kW] 1304 1040 1443 982

Inlet temp. difference Serial No.1 [K] 24.3 15.8 12.9 28.4
Serial No.2 [K] 22.2 21.5 13.3 18.9
Serial No.3 [K] 4.5 26.0 10.3 7.7
Serial No.4 [K] 8.9 27.6 13.1 7.0

Heat transfer area, A k Serial No.1 [m
2
] 29.2 30.9 68.7 21.0

Serial No.2 [m
2
] 35.7 26.7 50.3 22.2

Serial No.3 [m
2
] 126.0 22.0 62.9 37.1

Serial No.4 [m
2
] 76.3 18.2 68.2 106.5

Total [m
2
] 267 98 250 187

Table 4-2   異なる原料組成・製品組成に対する検討結果 
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る．そのためには，圧縮機動力を前もって与えた値より大きくする必要があり，省エネルギー性が

下がる条件とならざるをえなくなる．逆に，全てのサイド熱交換器の温度差を 7 Kよりも大きく設

定できる場合は，濃縮部の操作圧力を低くすることが可能であり，その結果，省エネルギー率を上

げることができる．実際に設計する際にはこのような検討が必要であるが，ここでは温度差の影響

をサイド熱交換器の伝熱面積の増減として評価した． 

Figure 4-1(a)―(c)に対応するケース 4-1から 4-3は，異なるフィード組成(zF = 0.2, 0.5, 0.8)を留出・

缶出製品ともに高純度まで蒸留する(xD=0.999, xB=0.001)場合である．他のケースと併せてTable 4-2 

にHIDiC化した際のリボイラー負荷，圧縮機動力，濃縮部圧力，各サイド熱交換器設置段の組合せ，

熱負荷，入口温度差，および対数平均温度差に基づく必要伝熱面積を示した．なお，表中の Ri-Sj

は濃縮部 i 段と回収部 j 段の間のサイド熱交換を意味する．得られるサイド熱交換器の入口温度差

で最も小さい組合せ段の値に注目すると，zFが大きいほど温度差は小さくなっている．zF = 0.8では

この温度差は 1.9 Kで，目標となる 7 Kに対して大きく下回っており，サイド熱交換器の伝熱面積

が大きくなってしまう．以下に温度差が小さくなる理由を考察する． 

まず，原料組成と製品純度から決定される，回収部・濃縮部にて取りえる温度領域に注目した．

回収部の液組成，濃縮部のガス組成は，概ね原料が回収部操作圧力下でフラッシュした際の液組成

とガス組成からそれぞれ缶出，留出製品にわたる組成領域を有する．したがって，回収部・濃縮部

の温度領域はこの組成領域に対応したものとなる．例えば，Figure 4-1(a),(c)に示されるように，zF = 0.2

のケースでの回収部や zF = 0.8のケースでの濃縮部では温度は狭い領域の値をとる．  

次に全熱収支に注目した．本検討では，QrとWsはHIDiCを設計する際に前提条件として設定さ

れるため，B୰ᇱ 	点と F’	点が与えられる．したがって，濃縮部の操作軌跡線の起点でもあるDୡᇱ点は，

サイド熱交換の与え方とは無関係に決まる．ここで原料組成が全熱収支線に与える影響を考える．

本検討ではFigure 4-1(a)－(c)に示されるように，原料組成に関わらずB୰ᇱ 	点は，B点と可逆蒸留線に

おいて組成変化に対するエンタルピー変化が急激に変わる領域の間に位置している．これは，リボ

イラー負荷を基準として省エネルギー性能を設定したためである．一方，濃縮部の操作軌跡線の起

点であるDୡᇱ点の位置は，原料組成の影響を大きく受ける．これは，全熱収支線が原料組成に相当す

るF’ 点を通過するように与えられるためである．仮にWsの設定を変更したとすると，線図上での

F点の変化量はWs/Fとして与えられるため，原料組成の変化に比べてWsの変化量がDୡᇱ点の位置に

与える影響は極めて限定的となる．zF = 0.2の場合，全熱収支線の傾きは大きくなり，結果としてDେ
ᇱ 点

は濃縮部の可逆蒸留線から離れたところに位置する．一方 zF = 0.8の場合には，全熱収支線の傾きは

小さくなるので，Dୡᇱ点は濃縮部可逆蒸留線のエンタルピー変化が急激に変わる領域よりも可逆蒸留

線の起点に近いところに位置する．このように，リボイラー負荷を基準として省エネルギー性を与
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える場合には，全収支線に注目することで，原料組成が濃縮部操作軌跡線の起点であるDୡᇱ点の位置

に支配的な影響を及ぼすことを理解できる． 

ここで先述した，原料組成が回収部・濃縮部の温度領域に与える影響と，Dୡᇱ点の位置に与える影

響をあわせて考察する．zF = 0.2の場合(Figure 4-1(a)参照)，濃縮部では，操作軌跡線の起点であるDୡᇱ点

が可逆蒸留線から大きく離れたところに位置しているため，留出組成付近でサイド熱交換による追

加的なエンタルピー変化を与えなくてもピンチ状態にならない．その結果，留出組成に相当する温

度に比べて約3 K高い温度に相当する組成付近に，サイド熱交換器No.1を設置することができる．

更に，濃縮部の温度領域は広範にわたるため，No.2，3，4のサイド熱交換器を高い温度レベルに設

置することができる．この結果，回収部側（低温側）のサイド熱交換器は高い温度領域に設置され

るものの，濃縮部側（高温側）でも十分な温度差を与えられる温度領域にサイド熱交換器を設置す

ることが可能となり，全ての熱交換器で7 K以上の温度差を得られる． 

次に zF = 0.8の場合(Figure 4-1(c)参照)は，濃縮部の温度領域が限定的なため，全てのサイド熱交換

器を濃縮部塔頂組成付近の低い温度領域に設置しなくてはならない．一方で，回収部は広い温度領

域をもつものの，B୰ᇱ 	点がB点と可逆蒸留線のエンタルピー変化が急激に変化する領域の間に位置し，

そのうえ操作軌跡線の基準となるシフト可逆蒸留線が可逆蒸留線から離れた位置にある．シフト可

逆蒸留線位置は設定理論段数をみたすように決められており，適宜変更することはできない．この

ため，サイド熱交換器 No.3, 4 を缶出組成付近に設置する必要がある．この結果，サイド熱交換器

No.3，4で十分な温度差を得られなくなる． 

zF = 0.5では(Figure 4-1(b)参照)，回収部・濃縮部側ともに同等の温度領域をもち，回収部側で可逆

蒸留線のエンタルピー変化が急激に変化する領域に設置されるサイド熱交換器は，濃縮部側のピン

チ状態を脱した組成域に設置されるサイド熱交換器と組み合わされる．また逆に，濃縮部側でのピ

ンチ領域に設置されるサイド熱交換器は，回収部側のピンチ状態から脱した組成域に設置されるサ

イド熱交換器と組み合わされる．このため，いずれのサイド熱交換器においても十分な温度差が得

られる． 

異なる分離条件でも上述のことがあてはまることを，ケース 4-4 とケース 4-6 を用いて示す．す

なわち，xD = 0.999，xB = 0.025で zFが 0.2と 0.8の場合である．Figure 4-2にこれらの検討結果を提

案する線図で示す．また，先に示したケース 4-1－4-3以外の検討結果もTable 4-2に既に示されてい

る．zF = 0.8 の場合（ケース 4-6）はケース 4-3 同様，濃縮部の温度範囲が限定的なため，サイド熱

交換器No.3，4でも温度が十分高い領域に位置していない． 

一方，回収部ではNo.3，4 は缶出組成付近に設置する必要があり，結果的にこれらのサイド熱交

換器では十分な温度差が得られない．zF = 0.2の場合（ケース4-4）は，ケース4-1同様，濃縮部でDୡᇱ点が 
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Fig. 4-2  留出製品を高純度まで分離し，缶出製品を低純度までの分離 

する場合の原料組成の影響                    (続く) 

(a) Case 4-4 (zF=0.2) 
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Fig. 4-2  留出製品を高純度まで分離し，缶出製品を低純度までの分離 

する場合の原料組成の影響  

(b)  Case 4-6 (zF=0.8) 
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可逆蒸留線より離れて位置できるため，サイド熱交換器No.1を留出組成よりも軽質成分濃度が低い

組成領域に設置でき，最も温度差が小さいサイド熱交換器No.1でも十分な温度差を確保できる．こ

のように，ケース 4-1－4-3の比較で得られた傾向を再確認することができ，また同じ理論でこれを

説明できる． 

以上をまとめると，コンデンサー負荷を考慮した仮想状態Dୡᇱ  が濃縮部可逆蒸留線に対して顕著

にピンチ状態となり，濃縮部の組成，あるいは温度範囲が限定的な系，すなわち原料組成中の低沸

成分が高濃度な系では，HIDiCの適性は低いといえる．しかし、これ以外の系ではHIDiCの適性は

十分高いといえる． 

 

4-3-2  製品純度の影響 

 

次にHIDiCの適性を，製品純度（あるいは分離条件）を切り口に考える．同一の供給原料条件の

もとで，製品純度を変えた場合の比較を行うため，例として原料条件が zF= 0.5 のケースをFigures 

4-3(a)―(c)に示した． 

Figure 4-3 の可逆蒸留線の形状を比較すると分かるように，製品純度が高い場合，製品組成付近

で可逆蒸留線の組成に対するエンタルピー変化は大きくなる．つまり，高純度製品の場合の方が，

組成・エンタルピーピンチを起こすポテンシャルが高くなる．特に，前項で指摘したように全熱収

支上，Dୡᇱ点がピンチ状態になり易いため，留出製品が高純度になる場合にこの傾向が強い．逆に製

品純度が低くなると，可逆蒸留線は製品付近でもなだらかに変化するため，Figure 4-3(c)におけるDୡᇱ

点，あるいはFigure 4-3(b)におけるB୰ᇱ 	点のように，ピンチ状態になっていないことが分かる．この

ような状態では，ピンチを避けるためにサイド熱交換器を製品付近の組成に設置しなくてもよいた

め，容易に温度差を確保できるようになる．Figure 4-3 中でも，留出・缶出製品ともに高純度まで分

離しているFigure 4-3(a)のサイド熱交換の最小温度差が 7.9 Kだったのに対して，缶出製品の純度が

低い場合Figure 4-3(b)では9.8 K，留出製品の純度が低い場合Figure 4-3 (c)では10.3 Kとなっている． 

また，濃縮部の操作圧力もサイド熱交換器の温度差に影響を与えている．本検討においては先述

のとおり，HIDiCを設計する前提条件としてリボイラー負荷Qrと圧縮機動力Ws が与えられる．更

に，基準となる従来型蒸留操作と同じ段数となるように理論段数を決めているため，操作変数は濃

縮部の圧力と，各サイド熱交換器に与える熱量となる．サイド熱交換器に与える熱量は，操作軌跡

線が可逆蒸留線を平行移動したように与えられる．製品が高純度の場合，製品に近い濃度領域では，

可逆蒸留線において組成変化に対してエンタルピーが大きく変化するため，操作軌跡線はピンチに

ならないように，サイド熱交換による追加的なエンタルピー変化を相応に大きく与える必要がある．  
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Fig. 4-3   同じ原料組成(zF = 0.5)における分離条件の影響        (続く) 

 (a)   Case 4-2 (xB=0.001, xD=0.999) 
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Fig. 4-3   同じ原料組成(zF = 0.5)における分離条件の影響       (続く) 

(b)  Case 4-5 (xB=0.025, xD=0.999) 
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Fig. 4-3   同じ原料組成(zF = 0.5)における分離条件の影響  

(c)  Case 4-8 (xB=0.001, xD=0.975) 
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このため，与えられるサイド熱交換器の熱負荷は，製品が低純度の場合に比べて大きくなる傾向に

ある．特にDୡᇱ点の位置がピンチになり易いため，留出製品の純度が与える影響が大きい．これは，

ケース 4-2, 4-5, 4- 8の中で比較したときに，Table 4-2に示したようにサイド熱交換量の合計値が，

xD = 0.975に留めた分離をしているケース4-8で最も小さくなっていることからも確認できる．サイ

ド熱交換量が小さければ，圧縮機で処理されるガス流量は小さくなり，前もって圧縮機動力が与え

られている条件下では，出口圧力が大きくなる．出口圧力は濃縮部操作圧力であるから，濃縮部は

全体的に温度が高くなる．したがってこのようなケースでは，サイド熱交換の高温側温度が高くな

る傾向になる．この結果，ケース 4-8 (Figure 4-3(c))では，同じ原料組成のなかでも，サイド熱交換

器の温度差を得やすくなる．濃縮部操作圧力が直接的には温度差に影響を与えているが，これは製

品純度により従属的に決まる因子であり，第一義的には製品純度による影響と考えて良く，留出製

品の純度が低い場合はHIDiCの適性が上がると考えることができる． 

以上，考察の結果を以下のようにまとめることができる． 

(1) 可逆蒸留線の形状が HIDiC の適性に大きな影響を及ぼす．同じ組成系でも，その形状は

製品純度により大きく異なる．分離条件が留出・缶出製品ともに高純度な場合，濃縮部・

回収部ともに製品付近で組成変化に対するエンタルピー変化が大きく表れるため，低純

度の場合に比べてピンチになり易くなる．これを回避するため製品組成付近でサイド熱

交換器を設置するため，温度差を確保しにくくなる．しかし，一方でも製品純度が低く

なると，低純度側でピンチを回避しやすくなり，製品組成付近に集中的にサイド熱交換

器を設置せずに済むため，サイド熱交換器の温度差は容易に確保できるようになりHIDiC

の適性は良好となる． 

(2) 分離条件が高純度の場合，サイド熱交換量が大きくなる傾向にあり塔内ガス量が増加し，

圧縮機動力一定下では出口側圧力が小さくなる．これにより濃縮部と回収部の温度差が小

さくなり，サイド熱交換の温度差が小さくなる傾向にある．本検討では，留出製品が高純

度の場合にその傾向が顕著である． 

 

4-4 結言 

 

H-xy線図とT-xy線図を統合し，可逆蒸留線と操作軌跡線を示した線図を用いて，内部熱交換型蒸

留塔（HIDiC）の適用に関する適性を判断する手法を提案した．提案する線図を作成するための気

液平衡関係，原料組成・液比，留出・缶出製品の純度が分かれば，省エネルギー性の観点からHIDiC

の適性を判断できることを示した． 
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原料組成は，濃縮部の操作軌跡線の起点を決定する支配的な要因である．理想系であるベンゼン

－トルエン系を対象とした検討から，コンデンサーの用役よりもリボイラーの用役を削減すること

が重要な場合には，軽質成分の濃度が低い方が相対的に HIDiC の適性が高いことを示した．一方，

製品純度は，サイド熱交換を行う段の組合せ，圧縮比に影響を及ぼすが，留出・缶出製品のうち一

方のみを高純度まで蒸留する場合は，両方の製品を高純度まで蒸留する場合に比べてHIDiCの適性

が高いことを示した．これらを組み合わせて考えたとき，ともにHIDiCの適性が低くなる要因が重

なる場合，すなわちフィード組成中の軽質成分の濃度が高く，留出・缶出製品がともに高純度まで

分離する蒸留ではHIDiCの適性が低くなる．しかし，この条件以外ではHIDiCの適性は高いと考え

られる． 

以上で得たことは，共沸を持たない非理想系にも適用できる．これは非理想系の非理想性は，気

液平衡関係とその気液のエンタルピー差に表れるため，可逆蒸留線にそれらの影響が集約されて表

現されるためである．すなわち，理想系の検討で得られた結論で，可逆蒸留線をもとに製品純度の

高低を分離の難しさの難易と置き換えれば，同じような適性判断を行なうことができる．また，本

研究で適用した線図は非共沸多成分系にも拡張可能と考えられる．この場合，前章で示したように，

従来型蒸留操作で蒸留計算を解き，分離の軽質キー成分よりも沸点の低い成分を擬似的な軽質成分，

重質キー成分よりも沸点の高い成分を擬似的な重質成分と見做して，各段での気液平衡関係，気液

各相のエンタルピーおよび温度を得れば，提案する線図を描くことができる．但し，これらについ

ては，今後の研究で十分な検証が必要である． 

 

4-5 記号 

 

B  bottoms flow rate [kmol/h] 

D  distillate flow rate [kmol/h] 

F  feed flow rate [kmol/h] 

H enthalpy in liquid phase per unit molar rate [kJ/kmol] 

h enthalpy in vapor phase per unit molar rate [kJ/kmol] 

 liquid molar flow rate [kmol/h] ܮ

P  pressure [kPa] 

N number of theoretical stages [ - ] 

Qr reboiler duty in HIDiC system [kW] 

Qr-conv  reboiler duty in conventional distillation system [kW] 
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q   heat duty of side exchanger    [kW] 

T  temperature in rectifying section [K] 

t  temperature in stripping section [K] 

ܸ vapor molar flow rate [kmol/h] 

Ws  compressor shaft power [kW] 

 [ - ] liquid molar fraction of light component 	ݔ

 [ - ] vapor molar fraction of light component 	ݕ

z molar fraction of light component in mixed phase feed [ - ] 

(Subscript) 

i arbitrary stage in rectifying section  

j arbitrary stage in stripping section 

R rectifying section 

r reboiler 

Ref reflux 

S stripping section 
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第５章 新型内部熱交換型蒸留塔の提案 
 

5-1 離散的で限られた段間で熱交換を行う内部熱交換型蒸留塔構造の提案 

 

本論文研究を通して，離散的で限られた段間でサイド熱交換を行うHIDiCが，これまで開発され

てきた同心円型構造のように，濃縮部と回収部を並列に設置した際に隣り合う段間で熱交換を行う

HIDiCよりも優れた省エネルギー性能を得られる可能性があることを示した．このようなHIDiC を

実現すれば，我が国のみならず世界の省エネルギーに貢献できるものと考えられる．その際には，

１章でも述べた下記のような，これまで開発されてきたHIDiCの欠点を解決できる構造が望ましい． 

(i) 製品をサイドカットして取り出すことなどができず，適用可能なプロセススキームに制

限がある 

(ii) メンテナンスが困難である 

(iii) 特殊構造となり機器コストが高い 

これらに加えて，本研究で提案したサイド熱交換配置は，各サイド熱交換器に熱力学的に適切な

負荷を適切な段の組合せ対して与えるため，同心円型二重管構造のHIDiCのように塔内部品の仕様

が決定されると，伝熱面積が自ずと決定されてしまうような構造では，提案するサイド熱交換配置

を実現することはできない． 

きるだけシンプルな構造で，以上に述べた課題を解決することが可能な，新しいサイド熱交換配

置を有するHIDiCを実現する例としてFigure 5-1に示す構造が考えられる 1)．この構造の特徴は以

下のような点である． 

 サイド熱交換をスタブドイン型熱交換器で行う．スタブドイン型熱交換器とは，工業的にひ

ろく用いられている多管式熱交換器のチューブバンドルを塔に挿入するような形式の熱交

換器である． 

 回収部を濃縮部よりも高い位置に設置する（スタック形式としても，並列形式としても可）． 

 塔内部品には，通常の蒸留塔で用いられるものと全く同じ形式のトレイや充填物を用いる． 

このような構造とすることで，上述の課題をそれぞれ以下のように解決することが可能である． 

 スタブドイン型熱交換器は，蒸留塔の任意の段に設置することが可能である．いま，濃縮

部の任意の段にサイド熱交換器を設置し，この段と熱交換させたい回収部側の段の流体を

チューブ側に接続すれば，これらの段間で熱交換を行うことが可能となる．すなわち，本

論文研究において提案した手法により決定された回収部と濃縮部の段間でのサイド熱交換

を，何ら制約をうけることなく実現できる． 
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更に，伝熱面積を単独で設計変数とすることが可能であり，装置設計を行なう際には，伝

熱面積を調整することで熱交換量を個別に設定することが可能である． 

 スタブドイン型熱交換器を用いてサイド熱交換を行う際に，回収部（低温側）を濃縮部（高

温側）よりも上に設置し，熱交換器を濃縮部に設置することで，自然循環（サーモサイフ

ォン効果）により熱交換を行うことができる．あるいは，圧縮機出口ガスや，濃縮部塔頂

ガスでサイド熱交換を行う際には，回収部にスタブドイン型熱交換器を設置すれば，供給

された高温側のガスが凝縮し，重力により所定の段や槽に戻すことが可能となる． 

 スタブドイン型熱交換器は工業的に比較的ひろく用いられており，総括伝熱係数を高精度

で推算することが可能である． 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig. 5-1   新型HIDiC 概略プロセスフロー図  
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 通常のトレイや充填物を用いる蒸留塔構造のため，通常の蒸留塔で行う製品のサイドカッ

トにも対応可能である． 

 通常のトレイや充填物を用いる蒸留塔構造のため，通常の蒸留塔と同様にメンテナンスを

行うことができる． 

 蒸留，熱交換を行う部位が特殊構造とならないため，装置コストを安価におさえることが

可能である． 

Figure 5-1に関連した特許では，限られた熱交換器数でサイド熱交換を行うことは述べられている

ものの，本研究で得られた以下の点については検討されておらず，本研究によりこれらの点が検討

された意義は大きい． 

 サイド熱交換器を設置する段（組成）をどのように決定するか 

 サイド熱交換器の熱負荷をどのように与えればよいか 

 サイド熱交換器を設置する段の組合せをどのように決定するか 

 どのような蒸留塔（系）に対して適用することが適切か 

 

5-2 提案する新内部熱交換型蒸留塔システムのケーススタディー 

 

本項ではケーススタディーを通して，前項で提案した新構造HIDiCの経済性を検証した．ケース

スタディーで用いた検討条件をTable 5-1に示す．本条件は，３章で提案した離散的に限られた段間

でサイド熱交換を行うHIDiCの設計手法が，多成分系にも拡張できることを確認するために用いた

検討条件（ケース 3）で，塔内・コンデンサー・リボイラーでの圧力損失を工業的な蒸留塔を設計

する際に用いる値とし，さらに原料流量を 1/18 kmol/s (= 200 kmol/h) としたものである．したがっ

て，本ケーススタディーは実際の蒸留塔の設計を行なう作業と等価である． 

原料流量については，内部熱交換を行うために設置するスタブドイン型熱交換器が，トレイある

いは充填物のハイドロリクスで決定される塔径に対して，余裕を持って設置できるように設定した．

サイド熱交換器における総括伝熱係数は，濃縮部気相部にチューブバンドルが挿入される形態とな

る場合には 0.5 kW/(m2K)，回収部液相部にチューブバンドルが挿入される形態となる場合は 0.65 

kW/(m2K)を想定した．更に，サイド熱交換器の伝熱面積の算出に際しては，サーモサイフォン型で

熱交換を行う形態（濃縮部気相部にバンドルが挿入される形態）では，流体の自然循環を確保する

ため，熱交換器入口に液ヘッドを確保する必要がある．このため，液ヘッド分沸点が上昇するが，

ここでは 2 K上昇するものと仮定した． 
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Case 5
Feed rate [kmol/s] 1/18
Feed composition [mol %]

Toluene 0.5
Ethylbenzene 10.0
p-Xylene 11.0
m-Xylene 25.0
o-Xylene 14.5
Cumene 1.0
n-Propylbenzene 2.2
m-Ethyltoluene 15.8
1,2,4 Trimethylbenzene 20.0

Liquid molar fraction in feed [ - ] 1
Separation specifications

C9 aromatics in distillate [mol %] 0.7
C8 aromatics in bottoms [mol %] 1.5

Number of theoretical stages
Rectifying sectin (incl. condenser) [ - ] 30
Stripping section (incl. reboiler) [ - ] 25

Overall heat transfer coefficient

Tube bundle in vapor space [kW/(m
2
K)] 0.50

Tube bundle in liquid pool [kW/(m
2
K)] 0.65

Compressor shaft power [kW] dependent on target energy saving 
Column internals

Type [ - ]
3rd generation random packing

(IMTP #15 or equivalent)
HETP [m] 0.35

Pressure drop
Theoretical stages [kPa/stage] 0.22
Condenser [kPa] 50.0
Reboiler [kPa] 0.05

Pressure  
Rectifying section [kPa] variable
Stripping section [kPa] 106.3

原料組成（液相）の平衡関係に相当する気相組成を，断熱効率 75%で圧縮すると出口では一部の

ガスが凝縮する．本システムにおける圧縮機は，第１章で述べたパイロットプラントでもターボ式

遠心型圧縮機を用いており，本検討でも同タイプの圧縮機を想定する．ターボ式遠心型圧縮機では，

工業的には入口あるいは圧縮工程で凝縮液を含んだ湿ったガスを処理すると，振動やエロ―ジョン

を起こす可能性があるとされ，このような場合には入口ガスを過飽和状態としている．このため，

本検討においては圧縮機プレヒーターを設置するものとした．プレヒーターで約5 kPaの圧力損失 

 

Table 5-1   新構造HIDiCケーススタディー検討対象プロセス条件 
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が発生するため，圧縮機入口を 101.3 kPaとし回収部の操作圧力は106.3 kPa に設定した．プレヒー

ターは，高圧・高温で稼働する濃縮部から低圧・低温の回収部にリサイクルされる液を熱源として

用い，外部用役は用いずに設計できる．なお，3-4 節における検討では，当該プレヒーターは，系

内のストリーム間で蒸留塔塔内のエンタルピー挙動に影響を及ぼさないように熱交換を行うため，

フロー図(Figure 3-15)には記載していない． 

次に蒸留塔内部品については，提案する新構造HIDiCではトレイと充填物のうち，いずれも通常

蒸留塔に用いている製品をそのまま流用することができるが，ここでは不規則充填物を想定した．

具体的には第３世代不規則充填物で最も標準的に使われている Intalox Metal Tower Packing® (IMTP®)

相当品を想定し，サイズは#15 とした．分離効率(HETP)については，本系と類似した系で標準的に

用いられる 350mmを想定した． 

まず，検討対象系に対して還流槽圧力が 101.3 kPa でコンデンサー，充填物，リボイラーの圧力

損失を検討条件と同様にそれぞれ 50 kPa，0.22 kPa/stage，0.05 kPaとし，設定された理論段数を有す

る従来型蒸留塔を設計すると，そのリボイラー負荷Qr-convは 4.78 MW となる．これを 3-4節の検討

で得られたサイド熱交換器の組合せで，各サイド熱交換器の熱交換量を原料流量同様に 3-4 節の場

合の約 2倍としてHIDiCを設計した．検討結果はFigure 5-2, Table 5-2に示す通りとなる．前章まで 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig. 5-2   提案する新構造HIDiCのサイド熱交換方法（ケース5） 
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Reboiler duty, Q r [kW] 462

Compressor power, Ws [kW] 650

[kPa] 245.9 / 252.1

Side exchanger conditions

Combination Duty, q k
Heat transfer

area

[ ― ] [kW] [K] [m
2
]

No.1 S5-R1 1765 151
No.2 S15-R1 887 164
No.3 S22-R6 787 182
No.4 S25-R22 1193 25011.9

Operating pressure in rectifying section

at top/bottom, P R

Inlet
temperature
difference

24.0
14.6
10.8

Table 5-2   提案する新構造HIDiC ―検討結果(ケース5) 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

と同様に，リボイラー負荷Qrと圧縮機動力Wsから省エネルギー性能を評価する．HIDiCにおける

エネルギー消費量は，Qr = 462 kWにWs = 650 kWを発電効率 36.6 %で一次エネルギー量に換算した

1776 kW (= 650/0.366)の合計である 2238 kWとなり，同理論段数の従来型蒸留操作におけるリボイ

ラー負荷 4781 kW に対して，53%の消費エネルギー削減となる．これは，3-4節で設定した省エネ

ルギー性 50%と極めて一致している． 

本検討では，提案する新構造のHIDiCの経済性を可能な限り正確に評価するため，システムを構

成する建設のための総コスト(Grassroots cost)を算出し 2)，用役費についてもリボイラー・圧縮機の消

費エネルギーのみならず，装置上必要となるポンプなどの用役費も考慮して，経済性評価を行った．

但し，コンデンサーで発生するスチームについては，コンデンサーをエアフィンクーラー等に代替

することも可能なため，運転費には算入していない． 

まず，提案する新構造のHIDiCシステムを構成する機器を全て記載した概略フロー図と機器リス

トをFigure 5-3，Table 5-3に示す．比較対象となる従来型蒸留システムの機器リストもTable 5-4に

示す．表中には，機器コストを算出するための基準となる情報を機器毎に記載している．図表に示

さるように，新構造のHIDiCシステムでは通常の従来型蒸留システムでは不要な，以下のような機

器が必要と考えられる． 

- C-101 HIDiC compressor 

- E-101 Side exchanger No.1 
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- E-102 Side exchanger No.2 

- E-103 Side exchanger No.3 

- E-104 Side exchanger No.4 

- E-107  Compressor preheater 

- E-108 Compressor trim cooler 

- V-101 Compressor suction drum 

- P-101 Recycle pump 

ここでV-101は，蒸留塔がフラッディングを起こした際に，圧縮機に液が直接持ち込まれないよう，

バッファーとして機能するよう設置している槽である．また，スタートアップ運転の際に圧縮機の

サージングを避けるため，スピルバックラインを設置して圧縮機へのガス供給量を確保するが，圧

縮機出口側のガスを入口にリサイクルさせるため，このラインを用いるような運転では圧縮機周り

のストリームの温度が上昇してしまう．このため，熱を系外に逃がすためトリムクーラーE-108 を

設置している． 

一方，次の機器に関しては，従来型蒸留システムよりも小規模となる． 

E-105 Condenser 

E-106 Reboiler 

V-102 Reflux drum 

P-101 Recycle pump 

E-105, E-106については，省エネルギー化により還流量（コンデンサー負荷），リボイラー負荷が

大きく低減されるため小型化できる．ただし，スタートアップ運転を考慮して，当該伝熱面積は，

従来型蒸留塔のコンデンサー・リボイラー負荷の 30%に相当する負荷を処理できるよう設定した． 

以上のようにして，算出された新構造HIDiCと従来型蒸留の装置建設コストをTable 5-5に示す．

装置コストおよび総投資コスト(grassroots cost)は，Turtonら 2)の手法を用いて算出した．この際，コ

ストデータの基準から現在貨幣価値へのスライドにはCEPCI(Chemical Engineering Plant Cost Index) 

573 を用いた．また，HIDiC による省エネルギー化により，投資コスト回収の源泉となるのは従来

型蒸留塔に対する用役費の差額であるが，用役費の算出に際してはプラントの年間稼働時間を8000 

h とし，リボイラー熱源の中圧スチームと圧縮機・ポンプの駆動電力のみを考慮した．またこれら

の用役単価は，13Kスチーム(飽和圧力 1400 kPa)を JPY 3,000/ton，電気費を JPY 12 /(kW h)と設定し

た．用役費に関する新構造HIDiCと従来型蒸留塔の比較をTable 5-6に示す．  
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Purchased equip. cost Bare module cost Grassroots cost

C BM C GR

[JPY x 10
3
] [JPY x 10

3
] [JPY x 10

3
]

Column T-101 Rectifying column 23,000 57,200 89,000
T-102 Stripping column 20,500 51,800 82,000

Column internals T-101P Ramdom packing for T-101
T-102P Ramdom packing for T-102

Compressor C-101 HIDiC compressor 29,000 79,500 134,000
D-101 Compressor driver 15,400 23,200 38,900

Heat exchanger E-101 Side exchanger No.1 3,980 13,100 22,000
E-102 Side exchanger No.2 4,120 13,500 22,800
E-103 Side exchanger No.3 4,300 14,200 23,800
E-104 Side exchanger No.4 4,980 16,400 27,500
E-105 Condenser 4,070 13,400 22,500
E-106 Reboiler 4,070 13,900 23,100
E-107 Compressor preheater 2,760 9,080 15,300
E-108 Compressor trim cooler 2,210 7,270 12,200

Vessel V-101 Compressor suction drum 3,180 11,000 18,000
V-102 Reflux drum 954 2,870 4,830

Pump P-101 Recycle pump 897 2,906 4,881
P-102 Distillate and reflux pump 1,006 3,261 5,478
P-103 Bottoms pump 775 2,510 4,217

Total bare module cost [JPY x 10
3
] 335,096 ―

Total grassroots cost, C GR [JPY x 10
3
] ― 550,506

incl. in the cost for column
incl. in the cost for column

Type of equipment item No. Service description
0
PC

Purchased equip. cost Bare module cost Grassroots cost

C BM C GR

[JPY x 10
3
] [JPY x 10

3
] [JPY x 10

3
]

Column T-201 Conventional fractionator 32,500 68,400 105,000

Column internals T-201P Ramdom packing for T-201

Heat exchanger E-201 Condenser 7,470 24,600 41,300
E-202 Reboiler 7,470 25,500 42,300

Vessel V-201 Reflux drum 1,080 3,240 5,440

Pump P-201 Distillate and reflux pump 1,125 3,646 6,125
P-202 Bottoms pump 760 2,463 4,138

Total bare module cost [JPY x 10
3
] 127,849 ―

Total grassroots cost, C GR [JPY x 10
3
] ― 204,303

Difference of grassroots cost

(HIDiC system) - (Conventional system)     = 346,203 [JPY x 103]

incl. in the cost for column

Type of equipment item No. Service description 0
PC

Table 5-5   投資コスト(Grassroots cost) 

(a)  新構造HIDiC 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

(b) 従来型蒸留塔 
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Plant annual operation time [h] 8,000
Utility unit rate

Steam (13K) [JPY/ton] 3,000
Electricity [JPY/(kW h)] 12

Utility consumption
New HIDiC case

Reboiler duty [MW] 0.46
Steam consumption [kg/h] 848
Shaft power

Compressor [kW] 650
Pumps [kW] 15

Cost for steam [JPY/yr  x 103] 20,352

Cost for electricity [JPY/yr  x 103] 63,840

Total utility cost [JPY/yr  x 103] 84,192

Conventional distillation case
Reboiler duty [MW] 4.78
Steam consumption [kg/h] 8,787
Shaft power

Pumps [kW] 12

Cost for steam [JPY/yr  x 103] 210,888

Cost for electricity [JPY/yr  x 103] 1,152

Total utility cost [JPY/yr  x 103] 212,040

Table 5-6   用役費比較 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

これらの結果から，本検討ケースにおける新構造HIDiCの従来型蒸留塔との投資コストの差額は，

550,506 x 103－204,303 x 103 = 346,203 x 103 円となる．一方で，用役費の差額は，212,040 x 103－

84,192x 103 = 127,848 x 103 円となる．したがって，貨幣価値の変動を考慮しない単純投資回収年数

は，2.71 年となり，省エネルギーに関する一般的な投資回収年数の基準である約 3 年に対して十分

合致する年数となる．したがって，提案する新構造HIDiCは経済性の面からも工業界で受け入れら

れる可能性が高いと考えられる． 

 

5-3 記号 

 

P  pressure [kPa] 

Qr reboiler duty in HIDiC system [kW] 
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Qr-conv  reboiler duty in conventional distillation system [kW] 

q   heat duty of side exchanger    [kW] 

Ws  compressor shaft power [kW] 

 (Subscript) 

k serial number of side exchangers 

R rectifying section 

r reboiler 

 

5-4 参考文献 
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第６章 総論 
 

6-1 総括 

 

本論文研究では，これまで開発されてきた内部熱交換型蒸留塔(HIDiC)が商業化を果たせなかった

原因と考えられる，(1) 適用できるプロセススキームが制約される，(2) メンテナンスが困難な構造，

(3) 装置コストが高額，といった欠点を解決するような新しい HIDiC システム・装置を開発するこ

とを目的に，新しいアプローチでの研究開発を行った．これまでSecondary Reflux and Vaporization

としてHIDiCの基本概念が提案されて以来，濃縮部と回収部を並列に設置した際に隣り合う理論段

間で熱交換を行うことが想定されてきた．本研究ではこの考えから脱却し，省エネルギーの観点か

ら究極的な蒸留操作のかたちである，可逆蒸留操作の組成とエンタルピー関係に類似した塔内挙動

を得られるような熱交換方法を開発し，更にそのようなシステムに関する概念設計手法を開発した． 

 

まず２章では，HIDiC の濃縮部と回収部における単一段間のサイド熱交換が省エネルギー性能に

与える影響に注目した．ベンゼン－トルエンの 2成分系で低純度製品を得る分離を行う段数一定の

分離系を対象に，単一段間のサイド熱交換で得られた結果をもとに限られた段間でサイド熱交換を

行うと，全段にわたって位置的に隣り合う段間で内部熱交換を行う場合よりも，高い省エネルギー

性が得られる可能性があること示した．このような限られたサイド熱交換の組合せは，位置が隣り

合う段間ではない配置として得られた．更に，この結果が数理最適化法を用いて得られる最適結果

とほぼ一致することを示した． 

３章では，２章における結果に対する，理論的背景に関する研究を行った．省エネルギー性能の

観点から理想的な蒸留操作は可逆蒸留操作であるから，このときの塔内組成とエンタルピー挙動に

類似した操作を行うことを目標とした．塔内エンタルピー状態を正確に把握する必要があるため，

Ponchon-Savarit法のH-xy線図を大幅に改良し，可逆蒸留操作における組成と塔内エンタルピーの関

係を示す可逆蒸留線を与え，これを参照しながら，実際の塔内の挙動を表す操作軌跡線を与えるよ

うな設計手法を考案した．更に，このH-xy線図にT-xy線図を統合し，サイド熱交換を行う組成（段），

その熱交換量および熱交換を行う段の組合せを決定する際に，サイド熱交換器の温度差や伝熱面積

を同時に確認しながら設計を行なえるようにした．このように提案した線図と設計手法を用いて，

２章の検討対象系を設計し，得られる結果が数理最適化により得られる結果とほぼ一致することを

確認した．更に，提案する設計手法を同じベンゼン－トルエン２成分系で高純度製品を得る分離を

行う系にも適用し，サイド熱交換器数をパラメータとして提案する設計を行なうことで，最適なサ
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イド熱交換器数を容易に得ることが可能なことを示した．更に，提案する手法を9成分からなる系

にも適用し，2 成分系と同様に設計できることを示した．このような設計手法は，概念設計の初期

段階では極めて有用である． 

前章までに新たなHIDiCシステムの形と，その設計手法を開発することができた．そこで，この

ようなHIDiCがどのような系に効果的に適用できるかを４章で考察した．HIDiCはヒートポンプ効

果を利用したシステムであるから，相対揮発度の差と圧縮機に供給するガスの圧力変化に対する飽

和温度変化が重要な因子となることは，既にSRV蒸留法が提案された段階で指摘されている．本研

究ではこれに加えて，HIDiC がサイド熱交換を行うため，塔内エンタルピー変化に影響を及ぼす因

子が，HIDiC の適用適性にも影響を及ぼす可能性があると考え，原料組成と製品純度（分離条件）

の影響について検討した．この結果，原料中の軽質成分が高純度で，留出・缶出ともに製品純度の

高い分離スペックが要求される系では，HIDiC による効果的な省エネルギー化を得ることは難しい

が，これを除く条件では効果的に省エネルギー化できることが示された． 

５章では，これまでの章で研究された新たなサイド熱交換配置を有するHIDiCを実現する装置構

造を提案した．この新型HIDiCは，サイド熱交換の設置段，それぞれの熱交換量，および濃縮部と

回収部で熱交換する段の組合せを，３章で提案した設計手法で決定したように与えることができ，

そのうえで本節のはじめに記述したこれまで開発されてきたHIDiCの欠点を解決するような構造を

有する．そして，商業規模の処理量を想定した蒸留操作を題材に，従来型蒸留塔と新型HIDiC それ

ぞれの投資コストと運転コストを算定し，経済性評価を行った．その結果，提案する新型HIDiC は

一般的な投資回収基準を満たすことが示され，今後産業界での普及が大いに期待される． 

 

6-2 今後の研究課題 

 

本論文研究にて開発した，新型のHIDiCは高い省エネルギー性能を優れた経済性で実現できるこ

とを示した．本論文研究では，問題を可能な限り単純化するため，HIDiC における理論段数の設定

を従来型蒸留の最適段数と同一段とすることを前提に検討を行った．すなわち，最小還流比の状態

に対して 1.1～1.2 倍の還流比に相当する理論段数である．本論文で提案した可逆蒸留線と操作軌跡

線を付加した H-xy 線図から分かるように，従来型蒸留塔と HIDiC では同一の理論段を想定した場

合，HIDiC ではサイド熱交換量とリボイラー負荷の合計が，従来型蒸留塔のリボイラー負荷よりも

大きくなる．合計熱交換量が多ければ，回収部上部から圧縮機に供給されるガス流量が，従来型蒸

留塔の濃縮部に供給されるガス流量よりも大きくなる．HIDiC で高い省エネルギー性を得ることが

できる理由のひとつは，塔頂ガス再圧縮型ヒートポンプなどに比べて，圧縮機における圧縮比を小
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さくできることである．しかし，Eq.(3.18)で表されるように，圧縮機における必要軸動力は圧縮比

のみならず，処理するガス流量に大きく影響を受ける．処理する流量が増加する分，圧縮比を低減

することで得られる省エネルギー性の一部を犠牲にしていることとなる．また，圧縮機のコストも

一般に入口流量（正確には，入口体積流量）が支配要因のひとつであり，入口ガス流量が小さくな

れば圧縮比コストを低減することが可能である．圧縮機コストは投資コスト総額に占める割合が大

きいため，ガス流量を低減させることでメリットが得られる可能性が高い． 

このように用役費と投資コストの両面から，圧縮機のガス流量を低減すれば，HIDiC の理論段数

は本研究の前提とした従来型蒸留塔の最適理論段数と同数とするよりも，段数を多くすることで最

適な設計となる可能性が高い．この点に関しては，今後の研究により最適設計条件を特定できるよ

うにすべきである． 

また，これまでに開発されてきた同心円型のHIDiCと異なり，サイド熱交換量を操作変数とでき

るため，非定常運転における挙動確認や制御系に関する研究が必要となる．これらの課題について

は，既に動解析シミュレーターを用いて検証を開始しているところである． 
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