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 序論 

1.1  研究の社会的背景 

1.1.1  日本のカーボンニュートラル実現に向けた動き 

 日本は、2020 年 10 月に 2050 年カーボンニュートラルを目指すことを宣言した。この目

標の達成に向けて、経済産業省が中心となり、「2050 年カーボンニュートラルに伴うグリー

ン成長戦略」が策定された[1]。成長が期待される 14 の重要分野(図 1-1)について、実行計画

が策定され、国として高い目標を掲げ、具体的な見通しが示された。 

 

図 1-1 成長が期待される 14 分野[1] 

 

同グリーン成長戦略には電力部門と非電力部門（燃料・熱利用）に分けてカーボンニュー

トラル化の方針が言及されている。電力部門については、再生可能エネルギーの導入や原子

力の活用等より脱炭素化を進めるとされている。非電力部門に関しては、脱炭素化された電

力による電化に加え、水素やメタネーション、バイオマス、合成燃料等を通じた脱炭素化を

進めることが必要とされている[2]。 

 

 

図 1-2 2050 年カーボンニュートラルへの転換イメージ[2] 
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1.1.2  下水道分野のカーボンニュートラル化に向けた動き 

 下水道では年間で約 147 億 m3 の下水を処理しており、その過程で多くのエネルギーを

使用している。全国の下水処理施設で消費される電力は約 75 億 kWh で、日本の温室効果

ガスの約 0.5%(約 596 万 t-CO2)を排出している[3]。一方で、下水処理の過程で発生する下

水汚泥は燃料や肥料として高いポテンシャルを有することが知られており、バイオガスや

固形燃料としてエネルギー利用が可能で、また、リンを含む肥料を製造し、農業等において

有効活用することもできる。 

 下水処理場で発生するバイオガスについてカーボンニュートラルに向けた有効利用方法

として、バイオガス発電が全国に広く普及している。下水道統計（令和 3 年度版）[4]による

と、全国 146 か所の下水処理場で、合計 363,606,035 kWh/年の電力が発電されている。電

力の CO2 排出係数を 0.42 kg-CO2/kWh[5]とすると、バイオガス発電によって約 15 万 3 千 

t-CO2/年（下水道分野で発生している CO2排出量の約 3%）が削減されている。バイオガス

の他の有効利用方法として、都市ガス利用が挙げられる。兵庫県神戸市の東灘処理場におい

て、消化槽で発生するバイオガスを高圧水吸収法により精製してメタン濃度を 97%以上に

濃縮し、微量な酸素や CO2を除去した上で、液化石油ガス（LPG）の添加による熱量調整、

および付臭剤（ジメチルサルファイドおよびターシャリーブチルメルカプタンの混合剤）の

添加による付臭を行った後、大阪ガスの中圧導管に注入された[6]。同事業は 2010 年 10 月

から 2022 年 3 月まで実施された[7]。現状、メタン発酵バイオガスで発電した電力は FIT 制

度により 35 円/kWh（2025 年度単価）[8]で売却することができ、都市ガス導管への注入よ

りも経済的メリットが大きいことから、現状はバイオガス発電が広く普及している。一方で、

1.1.1 で述べた通り、非電力部門のカーボンニュートラル化に際しては、電化に加えて、メ

タネーションやバイオマスを通じた脱炭素化にも触れられていることから、バイオガスの

非電力部門への貢献を見据えて、バイオガスの都市ガス導管への注入等の技術開発を進め

ることは重要と考えられる。 

バイオガスの都市ガス導管への注入に向けた技術として、バイオメタネーション技術の

研究開発がおこなわれている。バイオメタネーションは、バイオガスに含まれる CO2、およ

び再生可能電力を用いた水電解で製造した水素から、生物反応を介してメタンを生成する

技術である。風力や太陽光で得られる再生可能電力は季節で変動する。余剰に発生した再生

可能電力は貯蔵が困難だが、水素ないしメタンに変換することで貯蔵が比較的容易となる

[9]。このような技術は power-to-gas (P2G)技術と呼ばれ、バイオメタネーションも P2G 技

術の一つである。日本の下水処理場を導入対象にしたバイオメタネーションの技術開発と

して、大阪ガス㈱ら[10]やカナデビア㈱ら[11]、京都大学ら[11]がそれぞれ国土交通省の助成

を活用して進めている。バイオガスを都市ガスとして利用するための既存技術として、バイ

オガス中の CO₂を除去する精製技術が確立されている。一方、バイオメタネーションは、

バイオガス中に含まれる CO₂をメタンへと変換し、エネルギーとして有効利用する技術で

ある。このため、CO₂を単に除去する精製技術と比較して、環境性に優れると考えられる。 
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 汚泥の固形燃料化技術について、「カーボンニュートラルの実現に貢献するための下水道

技術の技術開発等に関するエネルギー分科会報告書」[12]によると、固形燃料化施設は全国

に 20 か所あり、年間で発生する全国の下水汚泥量の約 5%が固形燃料化され有効活用され

ている。固形燃料化技術は、汚泥炭化技術と汚泥乾燥技術に大別される[13]。汚泥炭化技術

は、無酸素状態で下水汚泥を加熱することにより、汚泥中に含まれる 分解ガス（乾留ガス：

生成ガスやタール、水分等）を放出させ、汚泥を熱分解させて 燃料化汚泥を製造する技術

である。汚泥乾燥技術は、造粒乾燥、油温減圧式乾燥、改質乾燥、表面固化乾燥等がある。

固形燃料化技術の事例として、愛媛県松山市の西部浄化センターにおいて、平成 24 年度下

水道革新的技術実証事業として JFE エンジニアリング株式会社が汚泥乾燥技術の一つの表

面固化乾燥による下水汚泥の燃料化の実証を行った[14]。また、同浄化センターでは令和 7

年度 10 月より固形燃料化事業の運営を開始予定である[15]。 

 以上のように、下水道分野の脱炭素化に向けた下水汚泥のエネルギー利用としては主に

バイオガスと汚泥の固形燃料化が特に注目されている。下水汚泥の有機分のうち、現在バイ

オガスや固形燃料化等でエネルギー利用されている割合が下水汚泥エネルギー化率として

国土交通省によって設定されており、2022 年度時点では、約 26%（バイオガス 17%、固形

燃料化等 9%）となっており[16]、今後、下水汚泥を活用した創エネルギーの更なる取り組

みが必要である。 

  

1.1.3  プラスチック分野の資源循環に向けた動き 

 プラスチックは、ペットボトルや医療機器、自動車部品、家電など様々なものに使用され

ており、人々の生活に欠かせない素材である。通常使用されているプラスチックのほとんど

は石油由来かつ非生分解性のプラスチックである。これらのプラスチックが不適切に処分

され、或いは廃棄されると、プラスチックは徐々にマイクロプラスチックに分解され、海洋

汚染の原因となるだけでなく、陸上の生態系にも悪影響を及ぼすことが近年指摘されてい

る[17], [18]。また、石油由来プラスチックへの依存は化石資源の枯渇への影響も懸念される。 

 2019 年 6 月に開催された G20 大阪サミットにおいて、G20 首脳が「2050 年までに海洋

プラスチックごみによる追加的な汚染をゼロにまで削減することを目指す」ことを共通の

グローバルなビジョン（G20 大阪ブルー・オーシャン・ビジョン）として共有した[19]。ま

た、日本はアメリカに次いで、一人当たりのプラスチック廃棄物量が 2 番目に多い国とさ

れている[20]。海洋汚染問題や化石資源の枯渇への懸念を背景に、日本では 2019 年に「プ

ラスチック資源循環戦略」が策定された。同戦略においては、3R+Renewable を基本原則と

し、リデュースについては 2030 年までにワンウェイプラスチックを累積 25％排出抑制す

ること、リユース・リサイクルについては、2030 年までに容器包装の６割をリユース・リ

サイクルすること、2035 年までに使用済プラスチックを 100％リユース・リサイクル等に

より有効利用すること、がそれぞれ示されている。加えて、バイオプラスチック導入ロード

マップ[21]によると、2030 年までにバイオマスプラスチックを約 200 万トン導入する目標
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が掲げられている。なお、バイオプラスチックは、植物などの再生可能な有機資源を原料と

するバイオマスプラスチック、および微生物等の働きで最終的に二酸化炭素と水にまで分

解する生分解性プラスチックの総称である。石油由来プラスチックからバイオマスプラス

チックに代替が進んだ場合、化石資源の使用量の抑制に繋がるため、カーボンニュートラル

にも貢献する。 

 バイオマスプラスチックは、生分解性と非分解性に大別される。バイオマス由来の生分解

性プラスチックとしては、ポリ乳酸（PLA）、ポリヒドロキシアルカン酸（PHA）、バイオポ

リブチレンサクシネート（バイオ PBS）、バイオポリブチレンアジペートテレフタレート（バ

イオ PBAT）等が挙げられる。PLA、PHA、および PBS は 100%をバイオマス由来の原料で

製造することができる。バイオ PBAT は、1,4 ブタンジオール、アジピン酸、テレフタル酸

の共重合体であるが、このうち 1,4 ブタンジオールのみバイオ由来原料を用いることができ

る[22]。物性について、生分解性を有する反面、従来の石油由来プラスチック対比で耐久性

が劣る場合が多く、用途範囲が限定的である。 

非生分解性バイオマスプラスチックは、バイオポリエチレン、バイオポリプロピレン、バ

イオポリエチレンテレフタレート等が挙げられる。これらは原料の一部またはすべてにバ

イオマスを利用しているが、石油由来の同じ化学構造のプラスチックと同様の機能を有す

る[22]。一方で、生分解性が無いため、不適切に廃棄された場合は石油由来プラスチックと

同様に海洋汚染等の原因となる可能性がある。 

バイオマスプラスチックの国内出荷量は約 72,000 t（2018 年）[21]で、プラスチック全体

の生産量（951 万 t[23]）の 0.8%である。バイオマスプラスチックは従来の石油由来プラス

チックに比べ製造コストが高いことが要因と考えられ、今後、バイオマスプラスチックの導

入量増加に向けて、補助金等の対象とするなどの制度面の整備や、製造コストを低減するた

めの技術開発等が期待される。また、バイオマスプラスクチックのうち、非生分解性のもの

については海洋汚染等を引き起こさないように適切に処理を行う必要があり、また、生分解

性プラスチックについて、例えば PLA は海に放出されても 1 年間分解されないという報告

もあることから[24]、生分解性プラスチックについても適切な処理を検討することは重要で

ある。 
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1.2  研究の学術的背景および本研究の位置付け 

1.2.1  バイオメタネーション 

 1.1.2 で述べた通り、バイオメタネーションは生物反応によって CO2、および水素をメタ

ンに変換する P2G 技術である。文献[25]によるとバイオメタネーションの化学反応式は(1)

となる。 

 

4𝐻2(𝑔) + 𝐶𝑂2 (𝑔)  → 𝐶𝐻4 (𝑔) + 2𝐻2𝑂 (𝑙)                    (1) 

∆𝐻𝑟𝑥𝑛(325𝐾)  =  −252 𝑘𝐽/𝑚𝑜𝑙 

 

バイオメタネーションは下水処理場の消化槽に適用できる。バイオメタネーションには 3

種類あり、本研究の対象である in-situ バイオメタネーション以外に、ex-situ バイオメタネ

ーション、ハイブリッドバイオメタネーションに関する研究が報告されている[26]。 

 

(1)  In-situ バイオメタネーション 

In-situ バイオメタネーションは水素を直接消化槽に注入することで実施する。同メタネ

ーション技術の長所としては、嫌気性消化およびバイオメタネーションが同じ消化槽内で

実施することから、設備費や運転費の削減が期待できる。また他の利点としては、敷地面積

の制約のある下水処理場にも比較的適用が容易な点が挙げられる。しかしながら、メタネー

ション反応が進行すると、消化汚泥中の CO2 が消費され pH が上昇することで、従来の嫌

気性消化に悪影響を与えることが報告されている[26]。Luo ら[27]は、pH の閾値である 8.5

を超えるとメタン生成菌の活性が阻害されると報告している。さらに、Kwang ら[28]は、下

水汚泥の高温消化において水素を注入することで、バイオガス中のメタン濃度が 65%から

91%に増加したことを報告した。しかしながら、消化汚泥の pH が 8.0以上に上昇した場合、

メタン生成率の低下が確認された。 

また、消化汚泥中の水素分圧が高い程、注入した水素はホモ酢酸生成菌によって酢酸に変

換しやすくなると報告されている[29]–[31]。このことは消化汚泥中の酢酸蓄積に繋がり、従

来の嫌気性消化に悪影響を及ぼすと考えられる。よって、in-situ バイオメタネーションにお

いては、水素分圧や消化汚泥の pH がそれぞれの閾値を超えないように運転条件の制御が必

要である。Poggio ら[32]はオンラインで計測したプロセスパラメータのフィードバッグに

基づいて水素注入量を制御する in-situ バイオメタネーションの自動運転システムを報告し

た。 

水素の気液間移動は In-situ バイオメタネーションプロセスの効率を左右する重要な因子

である。Wahid ら[33]はリアクター内の強撹拌が水素からメタンへの転換を促進したことを

報告した。さらに、Li ら[34]および Alfaro ら[35]は、それぞれ、下水汚泥の中温消化および

食品廃棄物の中温消化の in-situ バイオメタネーションにおいてガス再循環システムを適用
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した研究を行った。これらの成果によると、ガスの再循環流量が多い場合、バイオメタネー

ションの効率が高まったことが報告されている。さらに、1,200 m3 のフルスケールの高温

消化槽において、Jensen ら[25]はガスの再循環量を増やすことで水素からメタンへの転換

効率が高まったことを報告した。Ahmmed ら[36]はガスの再循環システムを備えたフルスケ

ールの高温消化槽の流体解析を行い、気泡径が 2 mm 以下の場合により高い kLa が得られ

ることを報告した。これらの研究では、再循環ガスは水素の注入配管を通して水素と混合さ

れ消化汚泥に注入されていた。 

 既往の研究では、中温消化に比べて高温消化の方がより高い水素転換効率（ƞH、数値の定

義は第 2 章の 2.2.1 参照）が得られるとされている[37]–[40]。Jiang ら[38]は、同じ水素注入

速度において、高温および中温の in-situ バイオメタネーションにおける ƞH が、それぞれ

77%と 51%であったと報告した。 

 

(2)  Ex-situ バイオメタネーション 

Ex-situ バイオメタネーションは、水素と消化槽で発生したバイオガスとを、消化槽とは

別のバイオリアクターに導入することで実施する。様々なタイプのリアクターがあり、撹拌

型リアクター[27], [41]や、セラミックメンブレン式リアクター[42]、トリクルベッドリアク

ター[43]、泡沫型リアクター[44]が挙げられる。Ex-situ バイオメタネーションは消化槽の従

来の嫌気性消化に悪影響を与えることなく運転することができ、より高いメタン濃度を得

ることができる。しかしながら、既存の消化槽に加えて新しいリアクターが必要なため、in-

situ バイオメタネーションと比べ、追加の設備費や運転費が必要になると考えられる。 

Ex-situ バイオメタネーションの中で、トリクルベッドリアクターは 340 万 Nm3/年規模

の商用規模のプラントが稼働しており[45]、技術的に他の方式より実用化が進んでいると考

えられる。 

トリクルベッドリアクターに関する既往の研究は数多くなされている。Porte ら[46]は、

リアクター内のバイオガスの流向が水素転換効率に与える影響を調査し、リアクターの下

からバイオガスを導入し上向きの流向とする場合でも、リアクターの上からバイオガスを

導入し下向きの流行とする場合でも同等の水素転換効率が得られることを報告した。

Jensen ら[47]はトリクルベッドリアクターの担体素材に関する研究において、異なる 6 種

類の単体材料について、空気-水条件での非生物学的な気液間移動効率の比較を行い、気液

間移動効率は材料の種類に大きく影響を受け、単体の表面積の差だけでは比較できないこ

とを報告した。Ghofrani-Isfahani ら[43]は、単体として、複数の円盤型ポリウレタンフォー

ムを用い、9 層積み重ねた場合と 12 層積み重ねた場合の水素転換効率の差を検証し、より

層数の多い 12 層の方が高い水素転換効率（9 層が 95～99%に対し、12 層は 99%以上）が

得られることを報告した。 

トリクルベッドリアクターを用いたバイオメタネーションでは 95%以上のメタン濃度が

得られることが報告されている[43], [46]。一方で、メタネーション進行により in-situ バイ

オメタネーションと同様にリアクター内に供給・循環されている消化汚泥の pH は上昇す
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る。pH が 9.0 付近でも安定的に運転が可能であったとの報告[48]がある一方で、HCl を添

加して pH の上昇を抑えながら運転を行った研究[46]も存在し、ex-situ バイオメタネーショ

ンに関しても、消化汚泥の pH 管理は重要である可能性がある。 

 

(3)  ハイブリッドバイオメタネーション 

ハイブリッドバイオメタネーションについて、in-situ バイオメタネーションでバイオガス

中の CO2の一部をメタネーションしたのちに、後段で ex-situ バイオメタネーションでさら

にメタン濃度を高める方法[49]や、in-situ バイオメタネーションを行っている消化槽に、追

加で外部からCO2を注入しex-situバイオメタネーションも行う方法[50]が報告されている。 

 

(4)  バイオメタネーションに関する本研究の位置付け 

バイオメタネーションは、生物反応によって CO2、および水素をメタンに変換する技術

である。バイオメタネーションは大きく分けて、in-situ 型、ex-situ 型、in-situ 型と ex-situ

型のハイブリッド、の 3 種類がある。その中で、in-situ 型については消化槽に水素を注入す

ることでメタネーションを行うことができ、他の 2 つの型よりも設備費や運転費が抑えら

れる点が魅力的である。本研究では in-situ 型のバイオメタネーションに着目した。 

下水処理場の消化槽で in-situ バイオメタネーションの実用化を検討する場合、下水処理

場で実際に発生する性状変動のある下水汚泥を基質として用いて長期間（少なくとも 1HRT

以上）の実験を行い、運転条件の最適化を行うことが望ましいが、パイロット規模でのこの

ような条件での研究は見られない（表 1-1）。なお、下水汚泥ではなく家畜ふん尿を基質と

した研究の場合、Jensen ら[25]は 1,200 m3のフルスケール消化槽、Lebranchu ら[51]は 100 

L のパイロット消化槽を用いて、基質の性状変動も含めた評価を行っているが、Jensen ら

[25]および Lebranchu ら[51]の運転期間はそれぞれ 2 時間および 20 日間（HRT28 日）であ

りいずれも 1HRT 以上の運転性は未確認である。また、in-situ バイオメタネーションの実用

化にあたっては、水素の気液間移動の促進が重要であり、促進方法の一つとしてヘッドスペ

ースのバイオガスの再循環に関する研究がなされている[25], [34], [35]。また、中温消化と

高温消化を比較した場合、高温消化の方がより高い ƞH が得られるとされており[37]–[40]、

バイオガス再循環と高温消化を組み合わせることでより高いバイオメタネーション効率が

得られると考えられるが、そのような組み合わせでの研究は Jensen ら[25]の研究 1 つに限

られている上に、運転期間が 2 時間と短く、更なる長期間の評価が必要となっている。更

に、バイオガスの再循環を適用した in-situ バイオメタネーションの殆どは、水素注入とバ

イオガスの再循環を同じ配管を通して行われており[25], [34], [35]、水素注入とバイオガス

の再循環を別々の配管を通して行った研究は見られない。バイオガスの再循環の実用化を

検討するにあたっては、これらの比較を行い、最適なバイオガス循環方法に関する知見を得

ることは重要である。 
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表 1-1 In-situ バイオメタネーションのパイロットおよび実規模の研究一覧 

基質 リアクター規模 有機物負荷 HRT 消化温度 運転期間 引用 

畜ふん 1,200 m3 0.7-7.4 gVS/LR/日 14 日 52℃ 2 時間 [25] 

畜ふん 100 L 記載なし 28 日 40℃ 20 日 [51] 

下水汚泥 2 m3 1.0-1.1 gVS/LR/日 20 日 55℃ 30 日 本研究 

 

 本研究の第 2 章では、下水処理場内に設置した有効体積 2 m3 のパイロット消化槽で、

日々性状が変動する下水汚泥を高温消化している状態に対し、水素を注入し、且つバイオガ

スの再循環を行い水素の気液間移動を促進した状態で in-situ バイオメタネーションを行っ

た場合のメタネーション効率や運転安定性を評価することを目的とした。条件安定時の運

転期間は 1.6 HRT（HRT20 日に対し 32 日間運転）である。さらに、パイロット消化槽にお

いて異なるガス再循環方法が水素転換効率に与える影響も評価した。 

 

1.2.2  混合消化 

 下水汚泥と他の有機物の混合消化は、下水処理場の負荷余裕を活用する有効な方法であ

り[52]、様々な有機性廃棄物との混合消化に関する研究が行われている。本節では本研究の

対象である PLA に加えて、廃棄物系バイオマスの中で嫌気性消化に関する研究が行なわれ

ている[53]、生ごみ、家畜ふん尿、農業残渣と下水汚泥との混合消化について（1）～（4）

で述べる。また、（5）では混合消化と in-situ バイオメタネーションの組み合わせに関する

既往の研究について述べる。 

 

(1)  生ごみとの混合消化 

 生ごみは高 C/N 比（重量比（g-C/g-N）、17-30）であり[54]、易分解性の有機物を含んで

いる。一方で下水汚泥の C/N 比（6-9）は比較的低く[55]、有機物濃度も低い。嫌気性消化

において望ましい C/N 比は 15～45 とされており[56]、下水汚泥に加えて生ごみを混合消化

することで、C/N 比を適正な値に維持することで運転安定性を向上させるとともに、バイオ

ガスを増量できる点で好ましい組み合わせであるとされている。ただし、生ごみを過剰に添

加した場合は有機酸が蓄積し、消化汚泥の pH が低下し、嫌気性消化を阻害する可能性があ

るため、添加量には注意を払う必要がある[55]。なお、下水汚泥に加えて生ごみを添加する

場合は、消化汚泥量の増加が予想され、後段の脱水や焼却等に必要なエネルギーを増加させ

る可能性がある点も考慮する必要がある。 

 

(2)  家畜ふん尿との混合消化 

 家畜ふん尿は多量の有機物や窒素・カリウム・リン等の栄養を含み、C/N 比は 6-9 とされ

ている[55]。高いアンモニア含有量と比較的低い C/N 比のため、下水汚泥と家畜ふん尿を混

合消化しても、望ましい C/N 比とされる 15～45 の範囲となる可能性は低く、運転安定性の
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向上は期待できないと報告されている[57]。ただし、下水汚泥は VS 当たりのバイオガス発

生率が比較的低い一方で、家畜ふん尿は比較的易分解性の有機分が多いため、バイオガス発

生量の増加に寄与できる可能性がある。 

 

(3)  農業残渣との混合消化 

 農業残渣はリグノセルロース系バイオマスであり、セルロース（25.5%～52.3%）、ヘミセ

ルロース（19～49%）、リグニン（5～25%）が主成分である[57], [58]。セルロース、および

ヘミセルロースは単体では比較的容易に嫌気性消化が可能だが、難分解性のリグニンと複

合体を形成しているため、前処理なしでは嫌気性消化による分解が進みにくい。リグノセル

ロースは前処理によってバイオガス発生量が増加すると報告されている[59], [60]。農業残渣

の主成分である炭水化物の C/N 比（60-90）は高く[55]、窒素分は低いため、下水汚泥との

混合消化により、C/N 比の改善やバイオガス発生量の増加、アンモニア阻害の低減が期待さ

れる[60]。生ごみとの混合消化と同様、過剰に農業残渣を添加した場合は有機酸が蓄積し、

消化汚泥の pH が低下し、嫌気性消化を阻害する可能性があるため、添加量には注意を払う

必要がある。 

  

(4)  バイオマスプラスチックとの混合消化 

 バイオマスプラスチックは、石油由来プラスチックに起因するマイクロプラスチック問

題や、石油資源の枯渇問題の解決に貢献し得る[18]。特に、バイオ由来の PLA、ポリヒドロ

キシアルカノエート（PHA）、およびポリブチレンサクシネート（PBS）などの生分解性バ

イオマスプラスチックは使用された後に混合消化の基質として用いることができる[61]。

PLA、PHA、PBS 等の生分解性バイオマスプラスチックは炭素原子、水素原子、酸素原子か

らなり、窒素原子を含まないため、C/N 比が 6～9 と比較的低い下水汚泥と混合消化するこ

とで、嫌気性消化において望ましいC/N比とされる15～45[56]に改善できる可能性があり、

運転安定性を向上させるとともに、バイオガスを増量できる点で好ましい組み合わせであ

るとされている[61]。 

生分解性プラスチックの中で、PLA は 25%の市場規模を有するとされる主要なプラスチ

ックである[62]。1.1.3 で述べた通り、PLA は海に放出されても 1 年間分解されないという

報告もあることから[24]、PLA についても適切な処理を検討することは重要である。廃棄

PLA の有効な処理方法の一つとして、嫌気性消化に関する研究が広く行われている。 

PLA の前処理なしでの嫌気性消化の研究において、中温消化での PLA 分解率は比較的低

いことが報告されている。Yagiら[63]は 277日間の中温消化で分解率が 49%であったこと、

Zhang ら[64]は 147 日間の中温消化で 57.5%であったことをそれぞれ報告した。一方で高

温消化は中温消化と比べて分解率が高いことが知られている[65]。例えば 60 日間の高温消

化で分解率 90%[66]、40 日の高温消化で 60%[67]、がそれぞれ確認されている。 

PLA を十分に嫌気性消化で分解するためには前処理が必要である。Shrestha ら[68]およ

び Cazaudehore ら[69]は機械的処理によって PLA を微細化することが嫌気性消化での分解



 10 

率向上に寄与することを報告した。Jin ら[70]はペレットや粉末など粒子径の異なる PLA の

嫌気性消化の分解率を 120 日間のバッチ実験で調査し、より小さい粒子径の方がメタン発

生量が多いことを確認した。PLA からより多くのバイオガスを得るという観点では機械的

処理よりも熱化学的処理の方が有効であるとされている[69], [71]–[75]。PLA に前処理とし

て加水分解処理を行うことで分子間の結合が切断され乳酸を得ることができる。一般的に

乳酸は、嫌気性消化の基質として非常に適した物質とされている[76], [77]。Hobbs ら[73]は

水酸化ナトリウム処理で 99%の PLA が加水分解されることを確認し、70 日間のバイオガ

ス発生実験において、未処理の PLA に対してバイオガス発生量が 35%高くなったことを報

告した。Cazaudehore ら[69]は水、リン酸水溶液、水酸化カルシウム水溶液を溶媒としてそ

れぞれ用いた場合の比較を行い、水酸化カルシウム水溶液を用いた場合、68%の PLA が加

水分解され、この加水分解物（以後、PLAh、PLA hydrolysate の略）を用いた 30 日のバイ

オガス発生実験において、PLAh の分解率が 68%であったことを報告した。Mu ら[71]は

240℃10 分の水によるオートクレーブ処理によって得られた PLAh を基質として用いた場

合に得られたメタン量が 346 L/kgCOD-add（COD：化学的酸素要求量）であることを報告

した。なお、これらすべての研究は、得られた PLAh の COD 濃度は 150 g/L 以下であった。 

PLA を実際の消化槽で混合消化する場合、HRT が実用的な範囲内となることが重要であ

る。Bartori ら[78]によると都市固形廃棄物の有機分の嫌気性消化（高温及び中温）の HRT

は一般的に 15～30 日であるとされている。また、下水汚泥の日本の下水処理場における高

温嫌気性消化の場合、HRT は 12～37 日に範囲にある[4]。Itävaara ら[67]の報告では HRT40

日で前処理なしの PLA 分解率は 60%以下であり、実際のバイオガスプラントで混合消化が

行なわれた場合は、発酵残渣の増加が懸念される。また、前処理ありの既往の研究では PLAh

の COD 濃度は 150 g/L 以下であり、例えば、PLAh の有機物負荷(OLR)を 2.4 gCOD/LR/d

（日本の嫌気性消化での下水汚泥の OLR の約 40～130%の負荷[79]）として、HRT20 日で

下水汚泥を高温消化している消化槽で混合消化を行うとすると、PLAh が低濃度であるため

HRT が減少する。日本の高温消化の一般的な滞留時間は 12～37 日であり、もしこの範囲を

外れてしまうと消化槽の運転に影響を及ぼす可能性がある。よって、PLA の混合消化にお

いて実用的な HRT を維持するためには、PLA の前処理、および PLAh の COD 濃度が重要

である。 

  

(5)  混合消化と in-situ バイオメタネーションの組み合わせ 

混合消化と in-situ バイオメタンの組み合わせに関する報告が複数存在する。Luo ら[80]

は、畜糞とチーズホエーの混合消化と in-situバイオメタネーションの組み合わせにおいて、

リアクターに水素注入した場合でも pH が 8.0 未満に保たれメタン発酵の阻害が発生しな

かったのに対し、畜糞のみの消化で水素を注入した場合は pH が 8.0 を超えたことを報告

した。Palù ら[81]は、畜糞とチーズホエーの混合消化と in-situ バイオメタネーションにお

いて、中温消化および高温消化それぞれのリアクターに水素資化性メタン生成菌添加する

バイオオーグメンテーションを検証し、中温消化では安定した運転が確認されたと報告し



 11 

た。 

 

(6)  混合消化に関する本研究の位置付け 

 下水汚泥と他の有機物の混合消化は、下水処理場の負荷余裕を活用する有効な手段であ

る[52]。下水汚泥の C/N 比は 6～9 とされており[55]、嫌気性消化において望ましいとされ

る C/N 比（15～45[56]）に改善する観点で、下水汚泥との混合消化に適する基質として生ご

み、農業残渣、バイオマスプラスチックが挙げられる。本研究では、これら 3 種類の基質の

中で、石油由来プラスチックに起因するマイクロプラスチック問題および地球温暖化に対

して有効な解決策と考えられるバイオマスプラスチックに着目した。 

バイオマスプラスチックの中で PLA、PHA および PBS 等の生分解性バイオマスプラス

チックの嫌気性消化に関する報告が複数なされており[61]、特に生分解性プラスチックの中

で 25%の市場規模を有するとされる[62]PLA に関しては数多くの研究がなされている。PLA

を十分に嫌気性消化で分解するためには前処理が重要であるとされており、熱化学的処理

による加水分解が有効であるとされている[69], [71]–[75]。ただし、表 1-2 に示すように既

往の研究において嫌気性消化の実験に用いられた PLAh の COD 濃度はいずれも 150 g/L 以

下であった。仮に、C/N比を望ましい範囲である 15～45に改善し得る負荷量の一例として、

PLAh の OLR を 2.4 gCOD/LR/d（日本の嫌気性消化での下水汚泥の OLR の約 40～130%の

負荷[79]）と想定し、HRT20 日で下水汚泥を高温消化している消化槽で混合消化を行うとす

ると、PLAh が低濃度（150 g/L 以下）であるため HRT が減少すると考えられる。 

 

表 1-2 混合汚泥、および 2.4 gCOD/LR/d の PLAh を混合消化した場合の HRT の計算値 

PLAh の濃度 HRT の計算値（日） 引用 

52.6 gCOD/L 10.4 [73] 

50 gTS/L 

（66.5 gCOD/L） 

11.6 [69] 

25 gTS/L 

（33.3 gCOD/L） 

9.6 [72] 

111 gTS/L 

（147.8 gCOD/L） 

16.1 [71] 

1,160 gCOD/L 19.3 本研究 

 

下水汚泥と PLAh の混合消化の実用化を検討するにあたっては、実用的な HRT を維持す

るのに十分高い COD 濃度の PLAh を用いて評価を行うことが必要であるが、そのような研

究は見られない。また、PLA 以外のプラスチックの加水分解の適用性、およびバイオガスへ

の変換可能性を網羅的に評価した研究も確認されていない。 

本研究の第 3 章では、各種プラスチックの加水分解性、およびバイオガスへの変換適性

を網羅的に比較評価するとともに、比較評価で良好な結果が得られた PLAh と下水汚泥の

混合消化を半連続式で実施し、運転安定性を評価した。なお、表 1-2 に示すように本研究

で使用した PLAh の COD 濃度は 1,160 gCOD/L（約 90%の乳酸水溶液相当）であり、添加
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される水が少量であることから、下水汚泥との混合消化を実施した場合でも実用的な HRT

を維持するのに十分な濃度である。 

下水処理場の消化槽から得られるメタンを更に増量する手段として、in-situ バイオメタネ

ーションと混合消化の同時実施が挙げられる。In-situ バイオメタネーションと混合消化を

組み合わせた既往研究は数件存在するが[80], [81]、いずれも畜ふんとチーズホエーの混合消

化を対象としており、下水汚泥と PLAh の混合消化を対象とした in-situ バイオメタネーシ

ョンに関する研究は見られない。また、下水汚泥と PLAh の混合消化に in-situ バイオメタ

ネーションを組み合わせた場合、メタネーションに起因する CO2消費に伴う消化汚泥の pH

上昇が、PLAh（主成分は乳酸）の添加による pH 低下によって相殺されることで、より多

くの水素を受け入れられる可能性があるが、このような相殺効果に関する研究も確認され

ていない。 

本研究の第 4 章では、下水汚泥と PLAh（第 4 章同様に高 COD 濃度のものを使用）の混

合消化に in-situ バイオメタネーションを組み合わせた場合の運転性を評価することを目的

とした。メタネーションによる消化汚泥 pH の上昇と PLAh の添加による pH 低下の相殺に

よる水素受容能力の増大に関する検証については、水素添加量を最大で 4,320 mL/LR/d（既

往研究[35]の 5 倍）として評価を行った。 

 

1.2.3  経済性および環境性評価に関する本研究の位置付け 

 In-situ バイオメタネーション、および PLAh の混合消化の実用化にあたっては、これら技

術を導入する場合の経済性および環境性評価は重要である。Vinardell ら[82]は下水処理場に

ex-situ バイオメタネーションを導入した場合のメタン単価、および CO2削減効果を報告し

た。Michailos ら[83]も下水処理場を対象とした経済性および環境性評価を実施しており、

ex-situ バイオメタネーション単独、および in-situ と ex-situ のハイブリッドバイオメタネー

ションを導入した場合のメタン単価を算出した。Sieborg ら[84]は都市廃棄物由来のバイオ

ガス、Vo ら[85]はグラスサイレージおよび家畜ふん尿の混合消化により得られたバイオガ

スに対して ex-situ バイオメタネーションを実施した場合の経済性を評価した。また、Elhaus

ら[86]はトウモロコシ、家畜ふん尿および都市性廃棄物由来のバイオガスを対象とした ex-

situ バイオメタネーションの CO2 削減効果を報告した。このようにバイオメタネーション

に関する経済性および環境性評価の既往研究は複数存在するが、下水処理場を対象として

in-situ バイオメタネーションを導入した場合の評価を実施した研究は Michaios ら[83]のも

のに限られている。In-situ バイオメタネーションでは理論上、バイオメタネーションの反応

熱 252 kJ/mol が直接消化槽内の消化汚泥の加温に寄与するが、Michailos ら[83]の報告では

この反応熱は考慮されていない。 

 本研究の 5 章では、第 2 章～第 4 章のパイロット試験のデータをもとに、下水処理場に

in-situ バイオメタネーション、および in-situ バイオメタネーションと PLAh の混合消化の

組み合わせ、それぞれを導入した場合のメタン増量効果、経済性（得られる都市ガスの原価）、
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および環境性（CO2削減効果）の評価を行い、実用化に向けた知見を得ることを目的とした。

なお、評価に際しては Michaios ら[83]の研究では考慮されていなかったバイオメタネーシ

ョンの反応熱を考慮した。 

 

1.3  研究の目的および構成  

本研究では、下水処理場の消化槽から得られるメタンの増量に寄与する技術として、in-

situ バイオメタネーション、下水汚泥と PLAh の混合消化、ならびにそれらを組み合わせた

技術に着目した。第 1.2 節で述べた通り、これらの技術に関しては、いずれも運転安定性に

関する研究が十分ではなく、メタン増量のポテンシャルは不明である。また、本技術を導入

した場合の経済性・環境性に関する研究も確認されていない。そこで本研究では、①消化槽

への水素注入による in-situ バイオメタネーション、②各種プラスチック加水分解物のメタ

ン発酵適性および下水汚泥と廃棄 PLAh の混合消化、③下水汚泥と廃棄 PLAh の混合消化に

おける in-situ バイオメタネーション、④上記技術を導入する場合の経済性・環境性、の 4 点

について検討を行った。これにより①～③の技術の運転安定性に関する知見、メタン増量ポ

テンシャルに関する知見、および得られるメタンの経済性・環境性に関する知見を得ること

を目的とした。 

 本論文は 6 章から構成される。以下に本論文の構成を示す。（図 1-3） 

 第 1 章では序論として本研究の社会的背景、学術的背景、目的、および構成を記述した。 

 第 2 章では、下水処理場内に設置したパイロット規模の消化槽を用い、性状変動のある

下水汚泥を消化している状態で、消化槽に水素を注入する in-situ バイオメタネーションに

おける、水素転換効率や運転安定性を検証する。更に、水素を効率的に転換するバイオガス

循環方法についても検討を行う。 

 第 3 章では、下水処理場の消化槽の余力を活用することを想定し、下水汚泥と PLAh を

はじめとするプラスチック加水分解物の混合消化に関する実験室規模検討を行う。具体的

には、メタン発酵可能なプラスチックのスクリーニング、および実用的な水理学的滞留時間

(HRT)を維持できる高濃度のPLAhを混合消化の基質とした半連続式メタン発酵実験での運

転性や基質の分解性を検証する。 

 第 4 章では第 2 章で用いたパイロット規模の消化槽を用いて、下水汚泥と PLAh の混合

消化を行うとともに、消化槽に水素を注入して in-situ バイオメタネーションを行った場合

の水素転換率や運転安定性を検証する。 

 第 5 章では、第 2 章～第 4 章で得られた運転パラメータおよび既往文献の情報を用いて、

実際の下水処理場の消化槽で in-situ バイオメタネーションおよび PLAh の混合消化を行っ

た場合のメタン増量効果、経済性、および環境性評価を実施する。 

 第 6 章では、本研究で得られた成果について要約する。 
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図 1-3 各章の関連 

第1章 序論

第2章
消化槽への水素注入によるin-situバイオメ
タネーション

第3章
各種プラスチック加水分解物のメタン発酵適
性および下水汚泥と廃棄ポリ乳酸加水分解物
の混合消化

第4章
下水汚泥と廃棄ポリ乳酸加水分解物の混合消
化におけるin-situバイオメタネーション

第5章 経済性・環境性評価

第6章 結論
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 消化槽への水素注入による in-situ バイオメタネーション 

2.1  概説 

 バイオメタネーションは、生物反応によって CO2、および水素をメタンに変換する技術

である。バイオメタネーションは大きく分けて、in-situ 型、ex-situ 型、in-situ 型と ex-situ

型のハイブリッド、の 3 種類がある。その中で、in-situ 型は消化槽に水素を注入することで

メタネーションを行うことができ、他の 2 つの型よりも設備費や運転費が抑えられる点が

魅力的である。本研究では in-situ 型のバイオメタネーションに着目した。 

下水処理場にある消化槽で in-situ バイオメタネーションの実用化を検討する場合、下水

処理場で実際に発生する性状変動のある下水汚泥を基質として用いて長期間（少なくとも

１HRT 以上）の実験を行うことが望ましいが、パイロット規模でのこのような条件での研

究は見られない。下水汚泥以外では、家畜ふん尿を基質として、Jensen ら[25]は 1,200 m3

のフルスケール消化槽、Lebranchu ら[51]は 100 L のパイロット消化槽を用いて、基質の性

状変動も含めた評価を行っているが、いずれの研究も運転期間は 1HRT 以下であり、運転

安定性の評価としては不十分と考えられる。また、In-situ バイオメタネーションの実用化に

あたっては、水素の気液間移動の促進が重要であり、促進方法の一つとしてヘッドスペース

のバイオガスの再循環に関する研究がなされている[25], [34], [35]。また、中温消化と高温

消化を比較した場合、高温消化の方がより高い ƞH が得られるとされており[37]–[40]、バイ

オガス再循環と高温消化を組み合わせることでより高いバイオメタネーション効率が得ら

れると考えられるが、そのような組み合わせでの研究は Jensen ら[25]の研究に限られてい

る上に、運転期間が 2 時間と短く、更なる長期間の評価が必要と考えられる。更に、バイオ

ガスの再循環を適用した in-situ バイオメタネーションの殆どは、水素注入およびバイオガ

スの再循環を同じ配管を通して行われており[25], [34], [35]、水素注入およびバイオガスの

再循環を別々の配管を通して行った研究は見られない。バイオガスの再循環の実用化を検

討するにあたっては、これらの比較を行い、最適なバイオガス循環方法に関する知見を得る

ことは重要である。 

 第 2 章では、下水処理場内に設置した有効体積 2 m3のパイロット消化槽で性状が日々変

動する現場の下水汚泥を高温消化している状態に対し、水素を注入して、且つバイオガスの

再循環を行い水素の気液間移動を促進した状態で in-situ バイオメタネーションを行った場

合のメタネーション効率や運転安定性を評価することを目的とした。なお、条件安定時の運

転期間は 1.5HRT（HRT20 日に対し 30 日間運転）である。さらに、パイロット消化槽にお

いて異なるガス再循環方法が水素転換効率に与える影響も評価した。 

なお、パイロット消化槽を用いた実験で排出されるバイオガス中の水素濃度が安全上の

基準（詳細は 2.2.1 参照）の範囲内となることを確認するために、パイロット消化槽の運転

に先立って、実験室規模実験でパイロット消化槽と同様の条件で運転を行い、バイオガス中

の水素濃度を確認した。 

本章の内容は本論文の著者が公表した文献[87]に基づいて構成したものである。 
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2.2  実験方法 

2.2.1  実験室規模実験によるバイオガス中水素濃度の確認 

 パイロット規模の実験では、発生したバイオガスは専用のフレアスタック（株式会社藤製

作所）を使用して焼却処分した。フレアスタックからの逆火を防止するために、パイロット

実験ではバイオガスに含まれる水素濃度を 20%以下で運転することを安全上の基準として

定めた。パイロット消化槽では水素の溶存を促進するために発生したバイオガスを消化汚

泥中に再循環させる設備を用いているが、パイロット消化槽への水素注入に先立って、パイ

ロット消化槽とほぼ同じガス再循環速度（単位は L/LR/d、以後 GRR と呼ぶ）で 2 L 規模の

実験室規模の実験を行い、発生したバイオガス中の水素濃度が 20%以下となるかどうかを

確認した。経済産業省が逆火の指標として定めている最大燃焼速度（MCP）は、バイオガス

中の水素濃度が 20%以下であれば十分に安全な水準を維持することができる。 

 

(1)  基質と種汚泥 

大阪市の下水処理場の消化槽（55℃の高温消化）から採取した消化汚泥 2 L を種汚泥とし

てリアクターに導入した。種汚泥の全固形分（TS）および揮発性物質（VS）の濃度はそれ

ぞれ 18 g/L および 29 g/L であった。また、メタン発酵の基質は同処理場から採取した混合

汚泥（初沈汚泥と余剰汚泥の混合物）を用いた。混合汚泥は使用時まで 4 ºC で保管した。

TS と VS はそれぞれ 29 g/L および 24 g/L であった。 

 

(2)  実験装置のセットアップ 

 有効体積 2 L の半連続式リアクター（NBC-3000CTM、株式会社三ツワフロンテック）1

台を用いた。リアクター温度は 55 ± 1 ºC とし、槽内は 100 rpm で撹拌した。水素添加速

度（RHin）はマスフローコントローラー（MC-3102L、リンテック株式会社）で制御し、消

化汚泥中への水素の注入はセラミックディフューザー（いぶきエアストーン、10mmφ、

#100、キングといし株式会社）にて行った。水素の溶解を促進するために、ヘッドスペース

のガスはチュービングポンプ（MP-1983、アズワン株式会社）を用いて、98 L/LR/d の GRR

でセラミックディフューザーを通して循環した。GRR は Alfaro ら[35]により報告されてい

る値ほぼ同等である。図 2-1 に実験室規模リアクターの略図を示す。 
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図 2-1 実験室規模リアクターの略図 

 

リアクターへの基質供給は 1 日 1 回、100 mL の消化汚泥を引き抜くとともに、100 mL

の混合汚泥を供給し、水理学的滞留時間（HRT）が 20 日となるようにした。有機負荷率

（OLR）は 1.2 gVS/LR/日であった。表 2-1 に各フェーズでの RHin、GRR、OLR を示す。 

 

表 2-1 実験室規模実験におけるフェーズごとの運転条件 

フェーズ  1 2 3 4 5 

経過日数 日 1–11 12–24 25–32 33–41 42–56 

RHin mL/LR/d 0 460 920 780 670 

GRR L/LR/d 0 98 98 98 98 

OLR gVS/LR/d 1.2 1.2 1.2 1.2 1.2 

 

なお、各フェーズの運転内容は以下の通りである。 

・フェーズ 1：初めの 11 日間はブランク期間として、水素注入無しで混合汚泥の消化を実

施した。 

・フェーズ 2：消化汚泥を水素に馴致させるために、13 日間、460 mL/LR/d の水素注入を実

施した。 

・フェーズ 3：Alfaro ら[35]の結果と比較する目的で、RHinを 920 mL/LR/d（[35]と同等の値）

に増加させ、8 日間の運転を行った。 

・フェーズ 4 および 5：異なる RHinにおける水素転換効率（ƞH）とバイオガス中水素濃度を

確認する目的で、フェーズ 4 と 5 の RHin はそれぞれ 780 および 670 

mL/LR/d に設定した。フェーズ 4 と 5 の期間はそれぞれ 9 日間および

15 日間である。 

 

消化汚泥引抜

バイオガス

P

チュービング
ポンプ

水素ボンベ C

マスフロー
コントローラー

混合汚泥

セラミック
ディフューザー
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ƞHおよび水素転換速度（RH）は以下の式(2)と(3)に従って計算した。 

ƞ𝐻  = 1 − 
𝑅𝐻𝑜𝑢𝑡

𝑅𝐻𝑖𝑛
             (2) 

𝑅𝐻  =  𝑅𝐻𝑖𝑛 − 𝑅𝐻𝑜𝑢𝑡           (3) 

 

なお、RHinは水素添加速度（mL/LR/d）、ƞHは水素転換効率(%)、RHは水素転換速度

（mL/LR/d）、RHoutは未反応水素排出速度（mL/LR/d）を示している。 

各フェーズの H2/CO2比率は、RHinを CO2発生速度（mL/LR/d）で除することで求めた。

CO2発生速度は、フェーズ 1（水素注入無し）におけるバイオガス中の平均 CO2濃度とバ

イオガス発生速度（mL/LR/d）から計算した。 

 

2.2.2  パイロット規模実験による運転安定性および水素転換効率の評価 

 有効体積 2 m3、ヘッドスペース体積 3.4 m3のパイロット消化槽（Daigas エナジー株式会

社）を大阪市の下水処理場内に設置した。実験の 1 日目は 2023 年 4 月 14 日に設定した。 

 

(1)  基質と種汚泥 

 大阪市の下水処理場の消化槽から 2 m3の消化汚泥（TS が 19 g/L、VS が 13 g/L）を採取

し、パイロット消化槽に導入した。基質は、下水処理場の既設の消化槽に通じる混合汚泥配

管から分岐した配管を通じて、パイロット消化槽の近傍に設置した混合汚泥タンクに 3 日

に 1 回の頻度で導入した。沈降防止のため、アジテーター（NTA-4-002、株式会社トーケミ）

を用いて 30 秒撹拌-30 秒停止、の間欠撹拌を行った。 

 

(2)  連続式バイオメタネーション実験のセットアップ 

 移送ポンプ（NY20、兵神装備株式会社）を用いて、約 7 L の混合汚泥を 2 時間間隔で混

合汚泥タンクからパイロット消化槽に供給した（約 85 L/日）。槽内の温度は、次の二つの手

段で 55 ± 1 ºC に保持した。 

・手段①：パイロット消化槽直前の混合汚泥配管を約 70℃に余熱し、投入前の混合汚泥

を加熱した（滞留時間 2 時間）。 

・手段②：蒸気ボイラー（OSG-60K 200V 3P 4kW、大阪電気工業株式会社）から約 15 

kg/日の蒸気を消化汚泥に直接注入した。 

 

以上のことから、消化槽に供給される混合汚泥と蒸気由来の水の総量は 100 L/日である。

消化汚泥の引き抜きは、2 時間間隔で約 8 L をポンプ（FG25-S7RC-MV2、日機装エイコー

株式会社）を用いて行い、HRT が 20 日となるようにした。消化槽内の消化汚泥の撹拌は水

中ミキサー（MRL21-GF250-61、株式会社鶴見製作所）を用いて 30 秒撹拌-30 秒停止、の

間欠撹拌を行った。RHin はマスフローコントローラー（MC-3102L、リンテック株式会社）
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を用いて制御し、消化汚泥中への水素の注入はメンブレン式ディフューザー（FlexAir 91-

502EMP、Environmental Dynamics Inc.）から行った。さらに、水素転換を促進するために

160 L/min の循環能力を有するダイアフラムポンプ（PM34510-1400.1.1、KNF）を使用し、

水素をパイロット消化槽に注入するのと同じディフューザーを通して、ヘッドスペースの

ガスを消化汚泥中に再循環させた。GRR は 77～115 L/LR/d である。図 2-2 にパイロット消

化槽の略図を示す。また、表 2-2 に各フェーズの RHin、GRR および OLR を示す。 

 

図 2-2 パイロット消化槽の略図 

 

 

表 2-2 パイロット規模実験におけるフェーズごとの運転条件 

フェーズ  1 2 3 4 

経過日数 日 1–39 40–55 56–69 70–82 

RHin mL/LR/d 0 120 400 670 

GRR L/LR/d 0 0 77 115 

OLR gVS/LR/d 1.0 1.1 1.1 1.0 

 

フェーズ  - - 5 - 6 

経過日数 日 83–88 89–95 96–103 104–105 106–137 

RHin mL/LR/d 0 0 610 0 410 

GRR L/LR/d 0 0 115 0 115 

OLR gVS/LR/d 0 1.1 1.0 1.0 1.0 

 

 なお、各フェーズの運転内容は以下の通りである。 

・フェーズ 1：ブランク期間として、水素注入は無しで混合汚泥の消化を 39 日間行った。 

消化汚泥引抜

バイオガス

P

ダイアフラム
ポンプ

水素ボンベ C

マスフロー
コントローラー

タンク

混合汚泥

下水処理場内
既設消化槽

メンブレン
ディフューザー
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・フェーズ 2：消化汚泥の水素への馴致期間として 16 日間、120 mL/LR/d で水素を注入し

た。このフェーズではガスの再循環は行わなかった。 

・フェーズ 3：RHinを 400 mL/LR/d に増加させるとともに、ガスの再循環を GRR が 77 L/LR/d

で開始した。このフェーズは 14 日間行った。 

・フェーズ 4：フェーズ 3 の平均バイオガス発生率に基づき、H2/CO2 比率が 2.6 となるよ

うに RHinを 670 mL/LR/d に設定するとともに、GRR を 115 L/LR/d に増加さ

せた。このフェーズは 13 日間行った。 

・フェーズ 5：消化汚泥中の酢酸蓄積(83～95 日目)が解消された後で、酢酸蓄積が確認され

たフェーズ 4 の RHinよりも 10%低い 610 mL/LR/d で 8 日間運転を行った。 

・フェーズ 6：RHinは基本的にその前日のバイオガス発生量に基づいて、H2/CO2比率が 2.6

になるように設定した。フェーズ 6（32 日間）の平均 RHinは 410 mL/LR/d で

あった。 

 

ƞHおよび RHは 2.2.1.(2)に記載の式(2)と式(3)を用いて算出した。各フェーズの H2/CO2比率

は水素を注入していないフェーズ 1 の平均バイオガス発生速度、および CO2 濃度から計算

した CO2 発生速度で RHinを除することで算出した。この実験の終了後、ガス再循環方法を

変更した場合の影響を確認するための実験を実施した。（2.2.2.(3)参照） 

 

(3)  バイオメタネーションにおけるガス再循環方法の影響 

 次の 3 種類の運転方法の RH および ƞH を比較した。1)バイオガスおよび水素を同じ配管

を通して注入する。2)バイオガスおよび水素は別々の配管で注入する。3)バイオガスは再循

環しない。 

前ページの図 2-2 が 1)の構成を示しており、水素と再循環バイオガスは同じメンブレン

式ディフューザー（Flex Air 91-502EMP）から注入した。バイオガスの GRR は 115 L/LR/d

である。1)の RHは 2.2.2.(2)に示した実験中の 124～132 日目の平均 RHin（450 mL/LR/d）お

よび RHoutから、2.2.1.(2)に記載の式(3)を用いて計算した。 

図 2-3 に 2)の運転方法の略図を示しており、水素と再循環されたバイオガスは別々の配

管から注入される構成である。 
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図 2-3 運転方法 2)の略図 

 

水素と再循環バイオガスの注入装置はそれぞれ、メンブレン式ディフューザー（Flex Air 91-

502EMP）および微細気泡発生装置（タフバブラーBL-5M、ビーエルダイナミクス）である。

微細気泡発生装置の GRR は 5 L/LR/d である。RH と ƞH はそれぞれ次に示す式(4)および式

(5)によって算出した。 

𝑅𝐻  =  𝑅𝐻𝑖𝑛 − 𝑅′𝐻𝑜𝑢𝑡     (4) 

ƞ𝐻  =  1 −
𝑅′𝐻𝑜𝑢𝑡

𝑅𝐻𝑖𝑛
                           (5) 

RHは水素転換速度（mL/LR/d）、ƞHは水素転換効率（%）、RHinは水素添加速度（mL/LR/d）、

R’Hout は運転方法 2)および 3)（短時間実験）における未反応水素排出速度（mL/LR/d）をそ

れぞれ示す。R’Houtは試験前後のパイロット消化槽内のヘッドスペース内の水素、および排

出された水素のマスバランスから算出した。RHinは他の運転方法と同様に 450 mL/LR/d とし

た。運転条件 2)の評価は、2.2.2.(2)に示した実験の終了 2 日後（139 日目に相当）に実施し

た。試験時間は 4 時間である。 

 図 2-4 に運転方法 3)の略図を示す。本運転方法では、バイオガスの再循環は無しでメン

ブレン式ディフューザー（Flex Air 91-502EMP）を通して水素が注入されているのみである。

RHおよびƞHは運転方法2)と同じ方法で算出した。RHinは他の運転方法と同様の450 mL/LR/d

に設定した。運転条件 3)の評価は、2.2.2.(2)の実験終了翌日（138 日目に相当）に実施した。

試験時間は 4.5 時間である。 
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図 2-4 運転方法 3)の略図 

 

2.2.3  分析手法 

 消化汚泥および混合汚泥の TS、VS は下水試験方法[88]に従って測定した。パイロット規

模実験では少なくとも 1 週間に 1 度の頻度で測定を行った。パイロット規模実験において

投入および排出の COD 収支を確認する際、VS は COD に換算した。換算係数は 1.7 

gCOD/gVS を用いた[89]。消化汚泥の pH は HORIBA 製の LAQUA twin PH-11B を用いて測

定した。消化汚泥中の酢酸濃度およびプロピオン酸濃度は、高速液体クロマトグラフィー

（LC-20AD、Shimadzu）を用いて測定した。pH および有機酸の測定は基本的に平日は毎日

実施した。バイオガスの組成分析について、水素、メタン、窒素、酸素はキャリアガスとし

てアルゴン、カラムは Agilent Technologies 製のバックフラッシュ CP-PoraBOND 付きの

MS5A SS を用いて測定した。CO2 はキャリアガスとしてヘリウム、カラムは Agilent 

Technologies 製の PoraPLOT Q を用いて測定した。使用したガスクロマトグラフィーは

TCD 検出器を搭載した Agilent Technologies 製の 990MicroGC である。ガスサンプルは 1

サンプル当たり 3 回測定し、中央値を報告した。実験室規模実験について、リアクターにア

ルミニウムバッグの AKK-10（ジーエルサイエンス）を取り付けてバイオガスを補足し、基

本的に 1 日おきに交換した。1 日のバイオガス発生量はサンプリングポンプの HSP-5000

（アズワン）を用いて測定した。パイロット規模実験について、組成分析用のバイオガスは

パイロット消化槽上部に設けたガス採取ポートにアルミニウムバッグの AKK-1（ジーエル

サイエンス）を取り付けて採取した。バイオガス発生量は、ガスメーター（DS-2. 5A-TS、

シナガワ）で計測した。これらの計測値は標準状態（0 °C、1 気圧）で示した。本文中のデ

ータ基本的に平均値±標準偏差で示した。図中のエラーバーは標準偏差を示す。本研究での

バイオガス発生率およびメタン発生率は下水処理場既設の消化槽（大阪市の下水処理場）の

値と比較した。バイオガス発生率のデータは大阪市から提供を受けた。メタン発生率は対象

期間のメタン濃度(大阪市提供)の平均値(59.6%)から算出した。既設消化槽の平均バイオガ

ス発生率およびメタン発生率を表 2-3 に示す。 
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表 2-3 既設消化槽の平均バイオガス発生率およびメタン発生率 

月 

(2023 年) 

 

4 月 5 月 6 月 7 月 8 月 4～8 月 

平均 

バイオガス 

発生率 
mL/gVS-added 600 560 630 500 430 540 

メタン 

発生率 
mL/gVS-added 360 330 380 300 260 320 

 

2.2.4  菌叢分析 

 消化汚泥 100 μL からゲノム DNA を抽出した。抽出には核酸分離システム Quick Gene 

Mini80 と専用試薬 DNA 組織キット DT-S（いずれもクラボウ）を用い、付属のマニュアル

に準じて実施した。MiSeq Reagent Kit v3（Illumina）を使用した MiSeq システムで 16SrRNA

の超可変領域 V4 を対象とするアンプリコンシーケンス解析を実施した。本解析は生物技研

にて実施した。本研究では QIIME2（Ver. 2023.7）を用いた以外は、Kwang ら[28]と同様の

手順で実施した。 

 

2.3  実験結果および考察 

2.3.1  実験室規模実験によるバイオガス中水素濃度の確認 

（フェーズ 1） 

 ブランク期間の投入 VS 当たりのバイオガス発生率およびメタン発生率は、それぞれ 560

および 360 mL/gVS-added であった（図 2-5）。今回大阪市から提供を受けたバイオガス発

生率およびメタン発生率データの 4～8月の期間の平均はそれぞれ 540および 320 mL/gVS-

added であり（表 2-3）、今回の実験室規模実験でのブランク期間の運転におけるガス発生

量は問題ないことを確認した。バイオガス中のメタン濃度およびメタン発生速度はそれぞ

れオ 67.0 ± 6.7%および 430 ± 14 mL/LR/d であった。 

（フェーズ 2） 

 RHinを 460 mL/LR/d として水素注入を開始した。バイオガス中のメタン濃度および水素濃

度はそれぞれ 69.4 ± 5.2%および 6.5 ± 2.5%、メタン発生速度は 660 ± 70 mL/LR/d、

ƞHは 86.2 ± 6.7%であった（図 2-6）。消化汚泥の pH はフェーズ 1 の 7.9 から 8.1 に上昇

した（図 2-7）。フェーズ 2 の H2/CO2比率は 1.5 であった。 

（フェーズ 3） 

 RHinを 920 mL/LR/d に増加させた。バイオガス中のメタン濃度および水素濃度はそれぞれ

78.1 ± 2.9%および 11.3 ± 0.9%、メタン発生速度は 590 ± 2 mL/LR/d、ƞH は 90.7 ± 

0.9%であった（図 2-6）。このフェーズでの消化汚泥 pH は 8.4 ± 0.1（図 2-7）で、H2/CO2

比率は 3.8 であった。Alfaro ら[35]の研究では本研究とほぼ同等の GRR にて中温消化での

in-situ バイオメタネーションが報告されており、バイオガス中のメタン濃度は 70.9 ± 
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3.6%、メタン発生速度は 470 ± 140 mL/LR/d、ƞH は 86.2 ± 3.0%であった。Alfaro らの

結果[35]と本研究の実験条件は僅かに異なっている可能性があるが、高温消化（本研究）に

おけるバイオメタネーション効率は中温消化に比べて高いことを確認した。 

（フェーズ 4） 

 RHin は 780 mL/LR/d に設定した。バイオガス中のメタン濃度および水素濃度はそれぞれ

83.6 ± 1.5%および 8.8 ± 1.8%、メタン発生速度は 580 ± 9 mL/LR/d、ƞH は 92.6 ± 

2.0%であった（図 2-6）。このフェーズでの消化汚泥 pH は 8.5 ± 0.1（図 2-7）で、H2/CO2

比率は 3.6 であった。 

（フェーズ 5） 

 RHin は 670 mL/LR/d に設定した。バイオガス中のメタン濃度と水素濃度はそれぞれ 84.3 

± 1.2%と 4.1 ± 0.6%、メタン発生速度は 680 ± 5 mL/LR/d、ƞHは 95.1 ± 0.6%であっ

た（図 2-6）。このフェーズでの消化汚泥 pH は 8.2 ± 0.1（図 2-7）で、H2/CO2比率は 2.5

であった。 

（各フェーズ間の比較） 

 フェーズ 2、3、4、5 のバイオガス中の水素濃度はそれぞれ、6.5 ± 2.5%、11.3 ± 0.9%,、

8.8 ± 1.8%、4.1 ± 0.6%であった。実験を通して、実験実規模実験でのバイオガス中の水素

濃度はパイロット規模実験の安全基準である 20%を下回ることを確認した。フェーズ 2、

3、4、5 の ƞHはそれぞれ、86.2 ± 6.7%、 90.7 ± 0.9%、 92.6 ± 2.0%、95.1 ± 0.6 %でフェ

ーズ 5 の ƞH が最も高かった。フェーズ 5 の ƞH がフェーズ 3,4 に比べて高かったのはフェ

ーズ 5 の方が RHinが低かったためと考えられる。フェーズ 5 はフェーズ 2 より RHinが高か

ったにも関わらず、ƞH が高かったのは、菌叢の違いと考えられる。菌叢の変化については

セクション 2.3.4 で詳細を述べる。Luo ら[90]は pH が 8.5 以上でメタン生成古細菌の活性

が阻害されると報告している。本研究では、フェーズ 3 と 4（H2/CO2比率はそれぞれ 3.8 お

よび 3.6）の間の pH はおよそ 8.5 であり（図 2-7）、メタン生成古細菌の活性を維持できる

上限の pH に近いと考えられる。そのため、pH が 8.0 ± 0.1 のフェーズ 2（H2/CO2比率は

1.5）に比べフェーズ 3、4 でのメタン発生速度は低い傾向にあった。フェーズ 5（H2/CO2比

率は 2.5）では、pH は 8.2 ± 0.1 であり、フェーズ 4 対比でメタン発生速度が高かった。

また、フェーズ 5 の後半が前半に比べてメタン発生速度が高かったのは、フェーズ 4 から

フェーズ 5 になったことで、pH が 8.5 以下となり、メタン生成古細菌の活性が回復したた

めと考えられる。消化汚泥中の酢酸濃度は、実験期間を通して概ね一定であり、平均で 74 

mg/L であった。この値は、Alfaro ら[35]が報告した 489 mg/L より低く、また、Kwang ら

[28]が報告した 20～1,240 mg/L の範囲内であった。プロピオン酸の蓄積については実験期

間を通して確認されなかった。図 2-8 に投入 VS 当たりのバイオガス発生率と消化汚泥 pH

の相関を示した。消化汚泥 pH が 8.5 以上の場合の平均バイオガス発生率は 530 mL/gVS-

added で、この値は、実験期間全体の平均値 620 mL/gVS より 16%低かった。 

 バイオガスに含まれる水素濃度は実験期間を通して 20%以下であったことから、パイロ

ット規模の消化槽への水素注入実験に進んだ。 
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図 2-5 投入 VS 当たりのバイオガス発生率およびメタン発生率の推移 

 

図 2-6 ガス組成、ƞHおよびメタン発生速度の推移 
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図 2-7 消化汚泥の pH および有機酸濃度の推移 

 

 

図 2-8 投入 VS 当たりのバイオガス発生率および消化汚泥の pH の相関 
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（フェーズ 2） 

 ガスの再循環は無しで、RHinは 120 mL/LR/d で運転を行った（H2/CO2比率は 0.6）。バイ

オガス中のメタン濃度および水素濃度はそれぞれ 62.3 ± 0.6%および 1.6 ±1.6%、メタン

発生速度は 390 mL/LR/d、ƞHは 91.1 ± 9.8%であった（図 2-10）。このフェーズの消化汚

泥 pH は 7.7～7.8 であった。消化汚泥への有機酸の蓄積は見られなかった（図 2-12）。 

（フェーズ 3） 

 RHinを 400 mL/LR/d（H2/CO2比率は 1.7）とし、GRR の設定を 77 L/LR/d としてガスの再

循環を開始した。バイオガス中のメタン濃度および水素濃度はそれぞれ 65.3 ± 3.4%および 

4.2 ± 2.3%、メタン発生速度は 440 ± 70 mL/LR/d、ƞHは 93.7 ± 2.7%であった（図 2-10）。

消化汚泥 pH はフェーズ 2 よりわずかに上昇した（7.9～8.0）。有機酸の蓄積は 0 mg/L であ

った（図 2-11）。 

（フェーズ 4） 

 平均 RHin は 670 mL/LR/d で、GRR の設定は 115 L/LR/d で運転した。H2/CO2 比率は 3.3

で、予定していた比率（2.6）より高い比率での運転となった。フェーズ 4 の混合汚泥はフ

ェーズ 3 のものに比べてバイオガスが発生しにくい性状であったことが理由と考えられる。

バイオガス中のメタン濃度および水素濃度はそれぞれ 75.3 ± 2.2%および 6.7 ± 3.2%、メタ

ン発生速度は 420 ± 70 mL/LR/d、ƞHは 94.9 ± 1.9%であった（図 2-10）。消化汚泥 pH は 8.2

に上昇し、また、消化汚泥の酢酸の蓄積が最大で 890 mg/L となった（図 2-11）。実験室規

模の実験においては、このフェーズの RHin（670 mL/LR/d）より高い RHin（920 mL/LR/d、

H2/CO2比率は 3.8）での運転でも酢酸濃度の最大値は 113 mg/L であり、酢酸蓄積の挙動は

実験室とパイロットで異なった。この差異は菌叢の違いによるものと推測される。詳細はセ

クション 2.3.4 で述べる。 

（フェーズ 5） 

 平均 RHinは 610 mL/LR/d で運転を行った（H2/CO2比率は 3.6）。メタン濃度および水素濃

度はそれぞれ 78.6 ± 7.5%および 5.0 ± 4.0%、メタン発生速度は 380 ± 40 mL/LR/d、ƞHは

95.2 ± 2.8%であった（図 2-10）。消化汚泥 pH はこの期間中、最大で 8.5 となり（図 2-11）、

バイオガス発生率は最小で 280 mL/gVS-added となった。この値は実際の下水処理場の消

化槽におけるバイオガス発生率（表 2-3 の 7 月の値 500 mL/gVS-added）より 44%低い値

である。 

（フェーズ 6） 

 平均 RHinは 410 mL/LR/d で運転を行った（H2/CO2比率は 2.6）。メタン濃度および水素濃

度はそれぞれ 83.2 ± 1.6%とおよび 2.6 ± 0.9%、メタン発生速度は 330 ± 50 mL/LR/d、ƞHは

97.5 ± 0.8%であった（図 2-10）。このフェーズは 32 日間の連続運転を実施し、約 1 か月間

の安定したバイオメタネーションを確認した。フェーズ 6 の平均バイオガス発生率は 440 

± 70 mL/gVS-added（表 2-4）で、実際の下水処理場の消化槽におけるバイオガス発生率

（表 2-3 の 8 月の値 430 mL/gVS-added）とほぼ同等である。 
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（各フェーズ間の比較） 

 フェーズ 6 のメタン発生率がフェーズ 1～4（4～7 月）の発生率に比べて低かったのは、

混合汚泥の性状変化によるものと考えられる。フェーズ 6 と同じ期間（8 月）の実際の下水

処理場のバイオガス発生率は 430 mL/gVS-added で、この値は 4～7 月の発生率（500～600 

mL/gVS-added）と比べて低かった（表 2-3）。このデータは、フェーズ 6 のメタン発生率が

他のフェーズよりも低かったことを示している。図 2-12 は実験室規模実験とパイロット規

模実験それぞれのバイオガス中 CO2 濃度と消化汚泥 pH の関係を示しており、いずれの実

験でも概ね同じ傾向を示すことを確認した。Luo ら[90]が報告したメタン生成古細菌の活性

を阻害しない閾値である消化汚泥 pH=8.5 以下となる条件として、バイオガス中の CO2 濃

度 10%以上が示された。図 2-13 にフェーズ 1 およびフェーズ 6 の投入および排出の COD

収支を示す。フェーズ 1 および 6 の排出/投入の比率はそれぞれ 103%と 97%であり、いず

れのフェーズでも概ね収支がとれていることが確認できた。また、混合汚泥の分解率はそれ

ぞれ 44%および 42%で、水素注入やガスの再循環は混合汚泥の分解に影響を与えていない

ことを確認した。 

 実験室規模実験においては、消化汚泥 pH が 8.5 を超えると投入 VS 当たりのバイオガス

発生率が低下する傾向がみられたが（図 2-8）、パイロット規模実験では基質である混合汚

泥の性状変動のため、消化汚泥 pH と投入 VS 当たりのバイオガス発生率の間に明確な関係

性は確認されなかった。 

 

表 2-4 各フェーズのバイオガス発生率およびメタン発生率（平均値±標準偏差） 
  

ﾌｪｰｽﾞ 1 ﾌｪｰｽﾞ 2 ﾌｪｰｽﾞ 3 ﾌｪｰｽﾞ 4 ﾌｪｰｽﾞ 5 ﾌｪｰｽﾞ 6 

日付

(2023 年) 

 

4/14-5/23 5/24-6/8 6/9-6/22 6/23-7/6 7/19-7/27 7/28-8/29 

バイオガ

ス発生率 

mL/gVS-

added 

520 ± 90 630 ± 150 700 ± 130  630 ± 110  530 ± 80   440 ± 70 

メタン 

発生率 

mL/gVS-

added 

320 ± 50 400 ± 90  450 ± 70 460 ± 80 390 ± 80 370 ± 50 
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図 2-9 投入 VS 当たりのバイオガス発生率およびメタン発生率の推移 

 

 

図 2-10 ガス組成、ƞHおよびメタン発生速度の推移 
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図 2-11 消化汚泥の pH および有機酸濃度の推移 

 

 

図 2-12 バイオガス中の CO2濃度および消化汚泥 pH の相関 
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図 2-13 フェーズ 1 およびフェーズ 6 の投入および排出の COD 収支 

 

2.3.3  ガス再循環方法のバイオメタネーション効率への影響 

 水素および再循環バイオガスを同じ配管で注入した場合（運転方法 1））、GRR が 115 

L/LR/d で ƞHおよび RHはそれぞれ 97.1 ± 0.6%および 440 ± 10 mL/LR/d であった（表 2-5）。

同様のバイオガス循環方法を採用している Jensen ら[25]の研究では ƞH の値は 41～50%で

あった。この既往研究では本研究と同様の高温消化で評価を行っているが、GRR は 6 L/LR/d

で本研究の GRR の約 20 分の 1 であった。H2/CO2比率は 0.2～0.4 であり本研究（2.8）よ

り低く、生物反応の観点では水素は十分メタンに転換可能な状態であったと考えられる。本

研究がより高い ƞH（97.1%）が得られたのは、本研究の方が約 20 倍高い GRR（115 L/LR/d）

で運転したためと考えられる。 

 水素および再循環バイオガスを別々の配管で注入した場合（運転方法 2））、GRR が 5 

L/LR/d での運転で RHは 410 mL/LR/d が得られた。運転方法 2）の GRR（5 L/LR/d）は運転

方法 1)の GRR（115 L/LR/d）に比べて 96%低いにもかかわらず、運転方法 2)の RH（410 

mL/LR/d）は運転方法 1)の RH（440 mL/LR/d）とほぼ同等であった。仮に、運転方法 2)の GRR

を 5 L/LR/d より大きく、且つ、運転方法 1)の 115 L/LR/d より低く設定した場合でも運転方

法 2)の ƞH および RH は運転方法 1)より高くなる可能性がある。この現象には二つの要因が

関係していると考えられる。一つ目の要因は、運転方法 2)は再循環バイオガスと別の配管

によって水素 100%のガスを供給できる点である。水素および再循環バイオガスを混合して

同じ配管で供給する運転方法 1)は供給ガスの水素分圧が比較的低くなるが、運転方法 2)で

は 100%水素ガスを消化汚泥に供給でき、このことが効率的な水素転換に寄与した可能性が
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ある。二つ目の要因として、運転方法 2)のバイオガス再循環に用いた微細気泡発生装置が

水素および消化汚泥をより効率的に撹拌した可能性が挙げられる。水素注入を再循環バイ

オガスと別々の配管で行ったこと、および微細気泡発生装置自体のいずれが水素の効率的

な溶存に寄与したかを明らかにすることは、in-situ バイオメタネーションの最適な水素注入

設備の設計を行う上で重要である。なお、本研究において、運転方法 1)は 9 日間の運転で

得られた結果である一方、運転方法 2)は 4 時間の短時間での検証であり、今後はより長期

間での性能検証が望まれる。また、運転方法 2)は消化汚泥中にポンプを設置する必要があ

ることを考慮すると、ポンプを消化槽の外部に設置できる運転方法 1)の方がメンテナンス

性の観点では優位と考えられる。バイオメタネーションを実用化するにあたっては、メンテ

ナンス性の考慮も必要である。 

 バイオガス循環を行わなかった運転方法 3)において ƞHは 36.2%であった。一方で Jensen

ら[25]の研究でバイオガス再循環が無しの場合の ƞH は 2～4%であった。水素注入場所が

ƞH に影響を与えた可能性が考えられる。本研究は、水素は消化槽の底部からの注入であっ

たが、Jensen ら[25]の研究では水素の注入場所は消化槽の中段であった。また、水素を注入

するディフューザー仕様の違いも ƞHに影響した可能性がある。 

  

表 2-5 バイオガスの再循環方法、ƞHおよび RHの関係性 

実施日程 124～132 日目 139 日目 138 日目 

運転方法 1) 2) 3) 

運転内容 水素および再循環バ

イオガスを同じメン

ブレン式ディフュー

ザーから注入 

水素および再循環バ

イオガスは、それぞれ

メンブレン式ディフ

ューザーおよび微細

気泡発生装置から

別々に注入 

バイオガスの再循環

は行わない 

RHin (mL/LR/d) 450 450 450 

H2/CO2比率 2.8 2.8 2.8 

GRR (L/LR/d) 115 5 0 

ƞH (%) 97.1 ± 0.6 90.1 36.2 

RH (mL/LR/d) 440 ± 10 410 160 

 

2.3.4  菌叢分析 

実験室規模実験における菌叢解析結果について、図 2-14-(1)に細菌の門レベルの菌叢解

析結果を示す。実験期間を通して Firmicutes 門が最も高い比率を占め、その相対存在率は 7

日目で 35.8%であったところ、56 日目で 57.4%まで増加した。一方で、Thermotogae 門の

相対存在率は 7 日目で 7.2%であったところ、56 日目で 1.8%に減少した。同様の菌叢遷移
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が Kwang ら[28]によって報告されている。図 2-14-(2)に古細菌の門レベルの菌叢解析結果

を示す。期間を通じて相対存在率のほぼ 100%が Euryarchaeota 門であった。細菌の属レベ

ルの菌叢解析（図 2-14-(3)）において、最優占種は高温消化槽で頻繁にみられる[91], [92]、

Coprothermobacter 属であり、その相対存在率は 7 日目で 13.8%であったところ、56 日目

で 19.3%に増加した。この細菌は、タンパク質を分解して水素を生成する好熱性のタンパ

ク質分解菌として同定されている。Gagliano ら[93]によると、この細菌は水素資化性メタン

生成菌と共生関係にあるとされている。古細菌の属レベルの解析において（図 2-14-(4)）、

3 種類の Methanobacteriaceae 科が確認された。Methanobacteriaceae 科は水素を酸化する

ことで成長する偏性嫌気性菌である。また、いくつかの種はギ酸および一酸化炭素を基質と

することで知られている[94]。3 種の Methanobacteriaceae 科の amplicon sequence variants

（ASVs）の代表配列を BLAST で検索したところ、3 種すべてで水素資化性メタン生成菌の

Methanothermobacter 属と 100%の相同性を示し、そのうち一つ（Methanobacteriaceae_2）

は Methanobacter tenebrarum[95]と 100%の相同性を示した。これら 3 種の合計の相対存在

率は 7 日が 73.6%であったが 56 日目で 60.4%に減少した。対照的に、酢酸資化性メタン生

成菌の Methanosarcina 属および水素資化性メタン生成菌の Methanothermobacter 

thermautorophicus[96]が、15.9%から 26.2%、1.9%から 9.0%にそれぞれ増加した。Sasaki

ら[97]は Coprothermobacter 属および Methanothermobacter thermautorophicus を共培養す

ることで、Coprothermobacter 属の単独培養と比べてタンパク質の分解率が向上したと報告

している。本研究においては水素注入による Methanothermobacter thermautorophicus の増

加が、共生関係にあるとされるCoprothermobacter属の増加に影響を与えた可能性がある。

このことは、水素注入が水素資化性メタン生成菌を活性化するだけでなく、嫌気性消化の初

期段階であるタンパク質の分解を担う菌群にも正の影響を与える可能性を示している。 

パイロット規模実験における菌叢解析結果について、細菌の門レベルにおいては実験期

間を通して Firmicutes 門が最優占菌群であった（図 2-14-(1)）。Firmicutes 門は 39 日目(水

素注入無し)の 38.2%から、136 日目(水素注入後)において 70.5%に増加した。一方で、

Thermotogae 門の相対存在率は 39 日目の 7.3%から 136 日目の 0.3%に減少した。実験室

規模もパイロット規模も同様の傾向を示したが、パイロット規模実験の方が菌叢の変化は

顕著であった。この傾向は、パイロット規模実験の方が、水素注入期間が長かったためと考

えられる。 

図  2-14-(3) に細菌の属レベルの菌叢解析結果を示す。実験期間を通して

Coprothermobacter 属が最優占菌群であり、その相対存在率は 39 日目で 15.0%、136 日目

で 32.8%であった。この増加度合いは実験室規模の結果よりも顕著であった。古細菌の属

レベル菌叢解析においては、3 種類の Methanobacteriaceae の合計が 81.5%(39 日目)から

95.8%(136 日目)に増加した。 

実験室規模実験の 7 日目から 56 日目(水素注入期間 45 日間)と、パイロット規模実験の

39 日目から 81 日目(水素注入期間 42 日間)を比較した場合、Coprothermobacter 属菌群の

相対存在率はいずれの実験でもおよそ 6%の上昇がみられた。一方で、Methanobacteriaceae
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科の合計の相対存在率は実験室規模およびパイロット規模でそれぞれ、73.6 から 60.4%、

および 81.5 から 95.8%への変化であり、実験室規模では 13%減少がみられたが、パイロッ

ト規模では 14%の増加がみられた。他のメタン生成古細菌の相対存在率の変化に着目する

と、実験室規模実験では Methanobacter thermautrophicus の相対存在率が 1.9 から 9.0%に

増加し、Methanosarcina 属の存在率は 15.9 から 26.2%にそれぞれ増加した。反対に、パイ

ロット規模では、これらの古細菌の存在比率は殆ど変化しなかった。実験室規模およびパイ

ロット規模の平均 RHin はそれぞれ 670 および 370 mL/LR/d であり、実験室規模の方が 1.8

倍高い値であった。Agneessens ら[29]、Liu ら[30]、および Vechi ら[31]は、水素分圧が高

い場合、注入した水素はホモ酢酸生成菌によって酢酸に変換されやすくなると報告してい

る。実験室規模実験では、高い RHin のために、注入した水素の大半が酢酸を経由してメタ

ンに変換された可能性があり、このことが Methanosarcina 属菌群の相対存在率が増加した

ことに繋がったと考えられる。パイロット規模の菌叢解析において、Methanothermobacter 

Thermautrophicus の相対存在率は 136 日目で 0.3%である一方、実験室規模ではおよそ 7%

であった。パイロット規模実験ではMethanobacteriaceae科の相対存在率が増加したため、

Methanothermobacter Thermautrophicus が基質として使用できる水素が少なかったと予想

される。パイロット規模実験において、RHinが 670 mL/LR/d の場合（フェーズ 4）に最大で

890 mg/L の酢酸の蓄積が確認された。しかしながら、実験室規模実験においては RHinが 920 

mL/LR/d であったにもかかわらず最大で 113 mg/L しか酢酸は蓄積せず、パイロット規模実

験と異なる傾向がみられた。RHinが920 mL/LR/dであった28日目の菌叢解析結果において、

Methanosarcina 属および Methanosaeta 属の相対存在率はそれぞれ 23.6%および 0.3%で

あった。一方で、パイロット規模実験での Methanosarcina 属および Methanosaeta 属の相

対存在率はそれぞれ 0.0%および 4.0%で、実験室規模実験よりも低かった。よって、パイロ

ット規模実験のフェーズ 4 における酢酸蓄積が、同じ RHin の実験室規模実験の場合より顕

著であった理由は、酢酸資化性メタン生成古細菌の相対存在率が低かったためと考えられ

る。 
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(1)                  (2) 

 

          (3)                  (4) 

図 2-14 菌叢解析結果* 

*(1)および(2)はそれぞれ細菌および古細菌の門レベルの結果を、(3)および(4)はそれぞれ細

菌および古細菌の属レベルの結果を示す。横軸の「L」「P」 は実験室規模およびパイロット

規模を示す。「L」「P」に続くハイフンの右側の「7d」などは、例えば実験 7 日目を示す。 

 

2.4  結語 

 下水処理場内で、性状変動のある混合汚泥を用いて、パイロット規模(有効体積 2 m3)の

in-situ バイオメタネーションのメタネーション効率および運転安定性を調査した。また、

並行して実験室規模の実験も実施した。実験室規模およびパイロット規模で、それぞれ水

素転換効率は 96.7%および 97.5%、バイオガス中の平均メタン濃度は 84.2%および 83.2%

であった。パイロット規模実験では、実験期間の最後の 32 日間（1.6 HRT）で平均メタン

濃度が 83.2%となり、その場合の消化汚泥の平均 pH は 8.2 で安定した。ガス組成および

消化汚泥 pH が安定的に推移したことから、一定の安定運転が示された。一方で、一般的

に連続撹拌槽型リアクターにおいては 1～2 HRT の運転では初期状態の影響が完全に除去

されないことが知られており、今後、更なる長期間での運転安定性の検証が望まれる。 

 バイオガスの再循環により水素転換効率の改善がみられた。特に、水素注入とバイオガ

ス再循環を別々の配管で行う場合は、水素注入とバイオガス再循環を同じ配管で行う場合
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に比べて、同じ水素転換率を得るために必要なバイオガス循環率が 96%低く済むことが確

認された。この結果から in-situ バイオメタネーションにおける、バイオガス再循環方法の

最適化に関する知見が得られた。  
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 各種プラスチック加水分解物のメタン発酵適性および下水

汚泥と廃棄ポリ乳酸加水分解物の混合消化 

3.1  概説 

 第 2 章では、消化槽に水素を注入することによる in-situ バイオメタネーションによって

消化槽から得られるメタンの増量を検討した。本章では、ポリ乳酸加水分解物（PLAh）を

消化槽に添加し、下水汚泥と混合消化を行うことでの発生メタンの増量を目指す。 

下水汚泥と他の有機物の混合消化は、下水処理場の負荷余裕を活用する有効な手段であ

る[52]。下水汚泥の C/N 比は 6～9 とされており[55]、嫌気性消化において望ましいとされ

る C/N 比（15～45[56]）に改善する観点で、窒素原子を含まない種類の PLA をはじめとす

るバイオマスプラスチックは下水汚泥との混合消化に適していると考えられる。バイオマ

スプラスチックの中で PLA、PHA および PBS 等の生分解性バイオマスプラスチックの嫌

気性消化に関する報告が複数なされており[61]、特に生分解性プラスチックの中で 25%の市

場規模を有するとされる[62]PLA に関しては数多くの研究がなされている。PLA を十分に

嫌気性消化で分解する場合、熱化学的処理による加水分解が前処理として有効であるとさ

れている[69], [71]–[75]。ただし、既往の研究で用いられた PLAh の COD 濃度はいずれも

150 g/L 以下である。仮に、C/N 比を望ましい範囲である 15～45 に改善し得る負荷量の一

例として、PLAh の OLR を 2.4 gCOD/LR/d（日本の嫌気性消化での下水汚泥の OLR の約 40

～130%の負荷[79]）と想定し、HRT20 日で下水汚泥を高温消化している消化槽で混合消化

を行うとすると、PLAh が低濃度（150 g/L 以下）であるため HRT が減少すると考えられ

る。下水汚泥と PLAh の混合消化の実用化を検討するにあたっては、実用的な HRT を維持

するのに十分高い COD 濃度の PLAh を用いて評価を行うことが必要であるが、そのような

研究は見られない。また、PLA 以外のプラスチックの熱化学的処理による加水分解の適用

性、およびバイオガスへの変換可能性を網羅的に評価した研究も確認されていない。 

第 3 章では、各種プラスチックの加水分解性、およびバイオガスへの転換適性を比較評

価するとともに、比較評価で良好な結果が得られた PLAh と下水汚泥の混合消化を半連続

式で実施し、運転安定性を評価した。具体的には、Mu ら[71]が適用した温度よりも比較的

低い温度である 160℃で、溶媒として水または酸水溶液を用いて、各種プラスチックの加水

分解性を評価した。次に、プラスチックのモノマー物質、および実際のプラスチック加水分

解物のバイオガス転換適性を比較評価した。最後に、PLAh と下水汚泥の混合消化を半連続

式の実験室規模リアクターで実施した。半連続式の混合消化実験で使用した PLAh の COD

濃度は 1,160 gCOD/L（約 90%の乳酸水溶液相当）で、下水汚泥との混合消化を実施した場

合でも実用的な HRT を維持するのに十分な濃度である。また、PLAh は、飲料用途で使用

された後の廃棄 PLA カップを加水分解して調製した。高濃度の PLAh を使用した混合消化

の検証は、PLA からのエネルギー回収の運転方法の最適化に貢献できる。 

本章の内容は本論文の著者が公表した文献[98]に基づいて構成したものである。 
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3.2  実験方法 

3.2.1  各種プラスチックの加水分解性評価（実験 1） 

 本実験では加水分解性の指標として次の 8 種類のプラスチックの可溶化率を評価した。 

・低密度ポリエチレン（LDPE、UF230、日本ポリエチレン） 

・ポリエチレンテレフタラート（PET、ルミラーT60-A4、東レ） 

・ポリプロピレン（PP、FW4BT、三菱ケミカル） 

・ポリアミド 66（PA66、汎用グレード ナチュラル、スタンダードテストピース） 

・ポリ乳酸（PLA、TE-2000、ユニチカ） 

・ポリブチレンサクシネート（PBS、TH803S、ミヤコ化学） 

・ポリブチレンアジペートコテレフタレート（PBAT、TH801H、ミヤコ化学） 

・ポリヒドロキシ酪酸（PHB、3mm ペレット、Terra Verdae） 

 それぞれのプラスチックサンプル 2 g および 10 mL の溶媒を反応容器（HU-25、三愛科

学）に入れて蓋を締めた。反応容器を 160℃の乾燥器（OFP-450V、アズワン）に入れて 12

時間処理を行った。溶媒は、水、20wt%乳酸水溶液（pH=0.9）、および 0.14wt%塩酸水溶液

（pH=0.9）の 3 種類を用いた。乳酸水溶液は、あるプラスチックが PLA と混ざった状態で

の処理を想定した条件（PLA は加水分解で乳酸となるため）、塩酸水溶液は、乳酸水溶液と

の挙動の違いを確認するための比較として実験に組み込んだ。 

 160℃12 時間処理後、反応容器を 25℃で冷却し、内容物は 250μm の金属メッシュでろ

過した。金属メッシュに捕捉された固形物は 24 時間室温で乾燥させたのちに、その重量を

測定した。PA66 は処理後に得られた固形物の保水性が高く室温での 24 時間乾燥のみでは

乾燥が不十分であったことから、24 時間の室温乾燥後に追加で 90℃で 6 時間乾燥させた後

に重量を測定した。可溶化率は以下に示す式(6)で算出した。 

 

可溶化率 (%) =  
𝑊𝑏− 𝑊𝑎 

𝑊𝑏
 × 100       (6) 

Wa はメッシュに捕捉された固形物の乾燥後の重さ(g)、Wb は処理前のプラスチックの重さ

(g)を示す。N 数は 3 で実施した。 

 

3.2.2  各種プラスチックモノマーのバイオガス発生量評価（実験 2） 

 プラスチックの各種モノマーのバイオガス発生量評価（以後、BGY 評価、biogas yields

評価の略）を実施した。消化汚泥は、大阪市の下水処理場の高温消化槽から採取した。TS

および VS はそれぞれ 21 g/L および 14 g/L であった。50 mL 容バイアル瓶（マルエム）に

30 mL の消化汚泥を投入した。その後、モノマー試薬をバイアル瓶に添加した。モノマー試

薬の種類、メーカー名、および投与 COD を表 3-1 に示す。 
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表 3-1 BGY 評価に用いたモノマー試薬一覧 

種類 メーカー名 投与 COD※ 

(gCOD-added/30 mL-消化汚泥) 

乳酸 

富士フィルム和光純薬 

0.053、0.027、0.011 

コハク酸 0.053、0.027、0.011 

アジピン酸 0.053、0.027、0.011 

テレフタル酸 0.053、0.027、0.011 

1,4-ブタンジオール 0.052、0.026、0.010 

β-ヒドロキシ酪酸 大阪ガス 0.050、0.025、0.010 

※下線を付した投与量は N=3、下線無しの投与量は N=1 にて実施した。 

 

各モノマーの単位重量当たりの COD（単位は gCOD/g）は次に示す式(7)および式(8)で算

出した。 

𝐶𝑛𝐻𝑥𝑂𝑦  + (𝑛 + 
1

4
𝑥 − 

1

2
𝑦) 𝑂2  →  𝑛𝐶𝑂2  + 

1

2
𝑥𝐻2𝑂               (7) 

モノマー重量当たりの COD (gCOD/g)  = 32 (n + 
1

4
𝑥 − 

1

2
𝑦) /(12𝑛 + 𝑥 + 16𝑦)  (8) 

 消化汚泥およびモノマー試薬をバイアル瓶に入れたのち、気相部を流量 3 L/min の窒素で

1 分間パージした。蓋を締めたのち、55℃で 21 日間、56 rpm で振とう培養した。培養器は

Bioshaker BR-3000LF（タイテック）を用いた。コントロールとして、消化汚泥のみ（モノ

マー試薬無し）の培養も行った。消化汚泥およびモノマーが入ったバイアル瓶から発生した

バイオガス量から、消化汚泥のみが入ったバイアル瓶から発生したバイオガス量を差し引

くことで、各モノマーから発生するバイオガス量を求めた。得られた結果は標準状態（0 ºC、

1 気圧）で示した。 

 

3.2.3  各種バイオプラスチック加水分解物のバイオガス発生量評価（実験 3） 

 実験 1 において可溶化率が 70%以上であった PLA、PBS、PBAT および PHB の加水分解

物を用いて BGY 評価を実施した。これらの加水分解物は BGY 評価の前に 250 μm の金属

メッシュでろ過した。このセクションの BGY 評価の実験方法は実験 2 と同様である。各加

水分解物の種類、COD 濃度（測定値）を表 3-2 に、投与量を表 3-3 に示す。 
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表 3-2 BGY 評価に用いたバイオプラスチック加水分解物の COD 濃度 

プラスチック種類 加水分解に用いた溶媒 COD 濃度 

(gCOD/L) 

PLA 水 187 

PBS 水 235 

PBAT 20wt%乳酸水溶液※ 470 

PHB 20wt%乳酸水溶液※ 514 

※ 20wt%乳酸水溶液の COD 濃度測定値は 234 gCOD/L である。 

 

 表 3-3  BGY 評価に用いたバイオプラスチック加水分解物の投与 COD 

プラスチック種類 投与 COD※1 

(gCOD-added/30 mL-消化汚泥) 

プラスチック由来の投与 COD※2 

(gCOD-added/30 mL-消化汚泥) 

PLA 0.053、0.027、0.010 0.053、0.027、0.010 

PBS 0.053、0.027、0.010 0.053、0.027、0.010 

PBAT 0.053、0.027、0.010 0.027、0.013、0.005 

PHB 0.053、0.027、0.010 0.027、0.013、0.005 

※1 下線を付した投与量は N=3、下線無しの投与量は N=1 にて実施した。 

※2 PBAT および PHB のプラスチック由来投与 COD は 20wt%乳酸水溶液に由来する

COD を差し引いて求めた。 

 

3.2.4  下水汚泥とポリ乳酸加水分解物の半連続式の混合消化実験（実験 4） 

(1)  ポリ乳酸加水分解物の調製 

 飲料用カップとして使用された後の PLA カップ（PLA ソフトカップ、協和）を回収し、

水で洗浄した。洗浄後のカップ 4.4 kg および水 3.2 kg を SUS316L 製の円筒型容器（直径

255mm、高さ 630mm）に投入した。円筒型容器はオートクレーブで 130℃2 気圧の 21 時

間処理を行った。処理終了後、内容物は 250 μm の金属メッシュでろ過し、最終的に 1,160 

gCOD/L の PLAh を得た。3.2.1 記載の(6)式で算出した可溶化率は 98.5%であった。残りの

1.5%の固形物はアクリル酸エステルであった（3.2.5 に示すフーリエ変換赤外分光分析（FT-

IR）にて検出）。3.2.1 対比で多量の PLA を処理する必要があったことから、本節では 3.2.1

の加水分解条件（25 ml 容器を乾燥機で 160℃に加熱）とは異なる条件（32 L 容器をオート

クレーブで 130℃に加熱）で加水分解を実施した。本節の方法においても PLA 成分の可溶

化率は 100%であり、加水分解条件の違いによるバイオガス転換効率への影響はないものと

考えられる。 
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(2)  半連続式混合消化実験 

 大阪市の下水処理場の高温消化槽から採取した消化汚泥（TS=18 g/L、VS=12 g/L）をラ

ボファーメンター（NBC-3000CTM、三ツワフロンテック）に 2 L 導入し、気相部を流量 5 

L/min の窒素で 5 分間パージした。消化汚泥は 55℃に維持した。毎日 1 回、液面を維持す

るために消化汚泥を引き抜いたのち、100 mL の混合汚泥（1～39 日目は TS=29 g/L、VS=24 

g/L、47～88 日目は TS=36 g/L、VS=27 g/L）を供給した（混合汚泥は大阪市の下水処理場

から提供を受けた）。混合汚泥の OLR は、1～39 日目においては 2.0 gCOD/LR/d、47～88

日目では 2.3 gCOD/LR/d であった。HRT は 20 日とした。1 日目は安定運転が確認された時

点を設定した。汚泥の VS を COD に変換する際は、Hidaka ら[89]が報告した係数（1.7 

gCOD/gVS）を用いた。PLAh の供給は 23 日目から開始した。本研究での PLAh の OLR は

0.8～6.7 gCOD/LR/d である。PLAh の供給は基本的に平日 5 日間に行った。各フェーズの混

合汚泥と PLAh の平均 OLR を表 3-4 に示す。PLAh の投入にあたっては、1 日の投入量は

一度に投入することとし、投入のタイミングは混合汚泥が供給されてから 5 分以内とした。

40～45 日目は、実験室閉鎖のためファーメンターの加温装置、混合汚泥供給、および PLAh

供給を停止した。46 日目は消化汚泥を 55℃に加温し、47 日目から混合汚泥と PLAh の供

給を再開した。 

 

表 3-4 半連続式メタン発酵実験の経過 

フェーズ 日 混合汚泥の OLR 

(gCOD/LR/d) 

PLAh の OLR 

(gCOD/LR/d) 

1 1–22 2.0  0.0  

2 23–28 2.0  0.8  

3 29-36 2.0  1.7  

4 37-39 2.0  3.3  

5 40-46 0.0  0.0  

6 47-74 2.3  2.4  

7 75-78 2.3  0.0  

8 79-82 2.3  6.7  

9 83-88 2.3  0.0  

 

3.2.5  分析手法 

 バイオプラスチック加水分解物のCOD濃度はCOD測定キット（MD200 VARIO、Lovibond）

および COD テストチューブ（L2420712、Lovibond）を用いて測定した。消化汚泥および

混合汚泥の TS および VS は下水試験方法[88]に基づいて測定した。消化汚泥の pH は

LAQUAtwin PH-11B（HORIBA）で測定した。消化汚泥中の酢酸濃度、プロピオン酸濃度、

および乳酸濃度は高速液体クロマトグラフィー（LC-20AD、Shimadzu）で測定した。バイ
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オガスの組成分析は水素、メタン、窒素、酸素はキャリアガスとしてアルゴン、カラムは

Agilent Technologies 製のバックフラッシュ CP-PoraBOND 付きの MS5A SS を用いて測定

した。CO2はキャリアガスとしてヘリウム、カラムは Agilent Technologies 製の PoraPLOT 

Q を用いて測定した。使用したガスクロマトグラフィーは TCD 検出器を搭載した Agilent 

Technologies 製の 990MicroGC である。BGY 評価におけるバイオガス発生量はシリンジを

用いて測定した。半連続式の混合消化実験では、アルミニウムバッグ（AKK-10、ジーエル

サイエンス）をファーメンターに取り付け、1 日に 1 回の頻度で交換し、1 日の発生量をサ

ンプリングポンプ（HSP-5000、アズワン）で測定した。半連続式混合消化実験におけるメ

タン発生量は、バイオガス発生量とガス組成分析の結果から算出した。250 μm の金属メ

ッシュ（SANPO）に捕捉した固形物は、FT-IR（Nicolet iS5、Thermo Fisher Scientific）で

分析した。本文中のデータは基本的に平均値±標準偏差で示した。図中のエラーバーは標準

偏差を示す。 

 

3.2.6  各物質からの理論的なバイオガス中メタン濃度の算出 

 各物質からの理論的なバイオガス中メタン濃度（Cmth）は次の式(9)および式(10)で算出し

た。 

 

𝐶𝑛𝐻𝑥𝑂𝑦𝑁𝑧  + 
1

4
(4𝑛 − 𝑥 − 2𝑦 + 7𝑧)𝐻2𝑂 →  

1

8
(4𝑛 + 𝑥 − 2𝑦 − 3𝑧)𝐶𝐻4 + 

1

8
(4𝑛 − 𝑥 + 2𝑦 −

5𝑧)𝐶𝑂2  + (𝑍)𝑁𝐻4  + (𝑍)𝐻𝐶𝑂3−                                              (9) 

𝐶𝑚𝑡ℎ  =  
1

8
(4𝑛 + 𝑥 − 2𝑦 − 3𝑧)/(

1

8
(4𝑛 + 𝑥 − 2𝑦 − 3𝑧) +

1

8
(4𝑛 − 𝑥 + 2𝑦 − 5𝑧))  (%)  (10) 

 

3.3  実験結果および考察 

3.3.1  各種プラスチックの加水分解性（実験 1） 

 図 3-1 に各種プラスチックの可溶化率を示す。ポリオレフィンである LDPE および PP

はいずれの溶媒を用いた場合でも可溶化率はほぼ 0%であった。PET の可溶化率も 0%であ

った。本研究での密閉容器内の圧力はおよそ 0.6 MPa で、触媒は使用されておらず、PET

の加水分解が確認された既往の研究[99], [100]と比べ穏やかな条件であった。PA66 の可溶

化率は溶媒に水を用いた場合は 0%であったが、乳酸水溶液および塩酸水溶液を溶媒として

用いた場合の可溶化率はそれぞれ 34%および 4%であった。乳酸水溶液を用いた場合の可

溶化率は塩酸水溶液よりも高い値となった。この結果は、小分子量の有機酸である酢酸およ

びプロピオン酸が塩酸よりもポリアミドの加水分解を促進したとの報告[101]と同じ傾向で

あった。乳酸がポリアミドの加水分解の過程で発生するアミン基に結合し、カルボキシ基と

の再重合を阻害することで、加水分解を促進した可能性がある。PA66 の加水分解性評価に
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ついて 20 wt%乳酸水溶液でより長時間処理を行った場合、分解率が向上するかの確認を行

った。12 時間 160℃処理後に追加で 48 時間 160℃の処理を行うことで可溶化率は 34%か

ら 73%に増加した。PA66 において、更に処理時間を長くすることでより高い可溶化率が得

られる可能性がある。 

 PLA および PBS においては、水を溶媒とした場合に可溶化率は 100%が得られた。Mu ら

[71]の研究では PLA に対して 200℃で 60 分処理を行った場合、可溶化率は 92.9%であった

ことを報告している。また、Mu ら[71]の加水分解温度に比べて本研究の処理温度は 40 度低

く、処理時間は 11 時間長かった。実用化にあたって、処理温度・時間の最適化はエネルギ

ー消費の観点で重要である。PBS については、本研究と類似した分解条件に関する研究が

数点あるが[66], [70], [102]、確認されている限りではでは、本研究は、PBS を完全に加水分

解できる条件を報告した最初の研究であると考えられる。 

 PBAT に関しては、乳酸水溶液および塩酸水溶液を用いた場合の可溶化率はそれぞれ 78%

および 52%であり、水（可溶化率 29%）よりも加水分解の促進が確認された。20 wt%乳酸

水溶液を用いて追加で 160℃48 時間処理を行ったところ、可溶化率は 73%となり、12 時間

処理後（78%）と比べて可溶化率は増加しなかった。金属メッシュに捕捉された残渣の FT-

IR 分析を実施したところ、アジピン酸およびテレフタル酸の混合物であることが判明した

（図 3-2）。これらの水（25℃）への溶解度はそれぞれ 1.4 g/L および 15 mg/L であり、加

水分解処理後に温度が室温に戻り析出物としてメッシュに捕捉されたと考えられる。 

 PHB は乳酸水溶液を溶媒に用いた際に完全に加水分解した。また、PBAT と同様に、塩酸

水溶液や水よりも乳酸水溶液を用いた場合の方が可溶化率は高かった。酸の種類が PHB や

PBAT の加水分解に与える影響を解明することは、より効率的な加水分解条件の選択に繋が

る。  

  

          (1)                 (2) 

 

図 3-1 (1)水を溶媒とした場合の各種プラスチックの可溶化率、(2)20wt%乳酸水溶液

（pH=0.9）および 0.14 wt%塩酸水溶液（pH=0.9）を溶媒とした場合の各種プ

ラスチックの可溶化率 
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図 3-2 PBAT の溶解後残渣、アジピン酸、およびテレフタル酸の FT-IR 分析結果 

 

3.3.2  各種プラスチックモノマーのバイオガス発生量評価（実験 2） 

 各種プラスチックモノマーからのバイオガス発生量を図 3-3 に示す。乳酸からのバイオ

ガス発生量は 660 mL/gCOD-added（COD 投与量が 0.053 gCOD の場合）であった。乳酸

由来のバイオガスに含まれるメタン濃度を 50%（3.2.6 の(10)式から算出）とすると、1 gCOD

が 350 mL のメタンに対応することから、添加した乳酸の全てがバイオガスに転換されたと

仮定すると、理論的には 700 mL のバイオガスが発生すると考えられる。本研究では乳酸由

来のバイオガス発生量は 660 mL/gCOD-added であり、菌体収率を考慮しない場合のバイ

オガス発生量理論値（700 mL）の 94%で、殆どの乳酸はバイオガスに変換されていること

が確認された。 

 βヒドロキシ酪酸から発生したバイオガス発生量は 683 mL/gCOD-added（COD 投与量

が 0.053 gCOD の場合）であった。Benn ら[72]は PHB の BGY 評価を実施した場合、メタ

ン発生量は 398 mL/g-理論的酸素要求量（ThOD）であったことを報告した。βヒドロキシ

酪酸由来のバイオガス中メタン濃度の理論値である 56%（3.2.6 の(10)式から算出）から計

算すると、本研究でのメタン発生量は 382 mL/gCOD-added と算出され、概ね Benn らの報

告[72]と同様の値であることが確認された。 

 Poulsen ら[103]は PBAT のモノマーである 1,4 ブタンジオール、テレフタル酸およびア

ジピン酸の BGY 評価を実施した。その結果、5 日間の培養で、1,4-ブタンジオールは 35～

38%がメタンに変換され、テレフタル酸（18%）およびアジピン酸（26.5%）の転換率より

も高かった。本研究のそれぞれのバイオガスへの転換率は、1,4-ブタンジオールが 97.4%、

テレフタル酸が 9%、アジピン酸が 12%であり、1､4-ブタンジオールが最も高く、Poulsen

ら[103]が報告した結果と同じ傾向であった。Tsuno ら[104]はテレフタル酸に未馴致の汚泥

を用いて、テレフタル酸のメタン発酵に関する実験を行い、運転 300 日後にテレフタル酸

の安定した分解が確認されたと報告している。このことから、テレフタル酸に関しては馴致
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した汚泥を使用することでより多くのバイオガスが得られる可能性がある。 

 コハク酸から得られたバイオガス量は 126 mL/gCOD-added であった。コハク酸から得

られるバイオガス中メタン濃度の理論値は 44%であり、仮に菌体収率を考慮せずすべての

コハク酸がバイオガスに転換されたとすると、795 mL/gCOD のバイオガスが得られると考

えられ、本研究での値はその 16%であった。Tarvin ら[105]はコハク酸のメタン発酵につい

て研究を行っており、ほぼ全てがバイオガスに変換されたと報告している。コハク酸に馴致

した汚泥を用いることでより多くのバイオガスを得ることができる可能性がある。 

 これらの実験結果から、未馴致の汚泥を用いた場合でも乳酸、1,4-ブタンジールおよびβ

ヒドロキシ酪酸からは比較的高いバイオガス発生量が得られることが示された。 

 

図 3-3 各種プラスチックモノマーのバイオガス発生量評価 

 

3.3.3  各種バイオプラスチック加水分解物のバイオガス発生量評価（実験 3） 

 実験 1 において 70%以上の可溶化率が得られた PLAh（溶媒：水）、PBS 加水分解物

（溶媒：水）、PBAT 加水分解物（溶媒：乳酸）、PHB 加水分解物（溶媒：乳酸）の 4 種類

の加水分解物を基質としてバイオガス発生量を評価した。各加水分解物から得られたバイ

オガス発生量を図 3-4 に、また、本研究で得られた結果と既往の研究との比較を表 3-5 に

示す。 

 本研究では、PLAh から 563 L/kgCOD-added のバイオガスが 21 日間の培養で得られた。

この値は Bernat ら[65]が報告している値 831～849 L/kgVS-added よりも 10～12%低い値

であった（1 kgVS-PLA = 1.33 kgCOD にて計算）。この差異は、消化温度の違い（本研究が

55℃に対して、Bernat らは 58℃）および培養日数の違い（本研究が 21 日に対して、Bernat

らは 45～50 日間）によるものと考えられる。乳酸由来のバイオガス中メタン濃度を 50%と

仮定すると、本研究でのメタン発生量は 282 L/kgCOD-added と算出され、この値は Jin ら

[70]が報告している値 434 L/kgVS-added よりも 13%低い値であったが、同報告の培養期間

は 120 日で本研究の 6 倍長かった。本研究でのメタン発生量は、PLA の前処理を行わなか

った既往の研究[72], [74]のおよそ 3 倍の量であり、PLA の前処理の重要性が示された。Mu
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ら[71]はオートクレーブによる PLA の前処理を行い、メタン発生量は 460 L/kgVS-added が

得られており、この値は本研究の 1.2 倍の量であった。この差異は培養日数の違い（本研究

が 21 日に対して、Mu らは 30 日）によるものと考えられる。後述する 3.3.4 の実験では、

PLAh と混合汚泥の混合消化に関する半連続式混合消化実験を行い、運転性の確認を行った。 

 PBS の加水分解物からは 460 L/kgCOD-added のバイオガスが発生した。既往の研究[63], 

[70], [102]では、未処理あるいは機械粉砕を行った PBS の嫌気性消化が報告されているが、

バイオガス発生量は極僅かであった。本研究では 460 L/kgCOD-added のバイオガス発生量

が得られており、今回適用した加水分解方法は既往の研究対比でバイオガス化に有効な手

段であったと考えられる。実験 2 において、コハク酸は 1,4-ブタンジオールと比べてバイ

オガス発生量が少なかった。コハク酸に馴致している汚泥を使用した場合は、PBS の加水

分解物からより多くバイオガスが得られた可能性がある。 

 PHB 加水分解物（溶媒は乳酸水溶液）からは 573 L/kgCOD-added（乳酸水溶液由来のバ

イオガス発生は除いた値）のバイオガス発生を確認した。乳酸水溶液を溶媒として用いた

PHB の加水分解は、PHB と PLA の混合物を加水分解する場合と加水分解条件が類似して

いると考えられる。PHB のモノマーであるβヒドロキシ酪酸由来のバイオガス中メタン濃

度を 56%（3.2.6 の(10)式から算出）とすると、本研究で得られたメタン発生量は 321 

L/kgCOD-added である。PHB からメタンへの転換率は 92%（培養日数 21 日）であり、こ

の結果は Yagi ら[63]が報告した分解率 93%と概ね同様であった。Yagi らの実験においては、

PHB は加水分解せずに、機械粉砕で微粒化を行いメタン発酵を行っている。仮に、本研究

で適用した熱加水分解よりも機械粉砕による微粒化の方が必要エネルギーが低い場合、

PHB をバイオガスに変換するための前処理としては機械粉砕の方がエネルギー消費の観点

で好ましいと考えられる。ただし、PLA および PHB が混ざったプラスチック廃棄物からバ

イオガスを生産する観点で考えると、本研究において乳酸と PHB 加水分解液の混合物はバ

イオガスに変換可能であったことから、これらのプラスチックは分別無しでバイオガス化

できることが示された。 

 PBAT の加水分解物からは 337 L/kgCOD-added のバイオガス発生が確認された。この値

は既往の研究[106]で示されている PBAT からのバイオガス発生量 103 L/kgVS-added に比

べ約 2 倍の値であった（文献[107]記載の PBAT の分子式 C20H30O10 より、1 kgVS-PBAT = 

1.67 kgCOD と仮定して計算）。よって、本研究で適用した加水分解方法は PBAT からバイ

オガスを得るための効果的な方法であると考えられる。実験 2 において、テレフタル酸お

よびアジピン酸から得られたバイオガス発生量は 1,4-ブタンジオールより低かった。アジ

ピン酸のメタン発酵に関する報告は殆どなく、また、テレフタル酸に関しては Tsuno ら[104]

の報告が確認されている。これらの二つの酸に馴致しているメタン発酵汚泥を用いた場合

はより多くのバイオガスが得られた可能性がある。本研究で用いた PBAT 加水分解物（溶媒

は乳酸水溶液）は、160℃12 時間処理後に金属メッシュでろ過を行った。アジピン酸および

テレフタル酸の混合物が金属メッシュに捕捉されていたことから、今回実験で用いた PBAT

加水分解物のモノマー比率は、加水分解前の PBAT のモノマー比率とは異なっていたと考
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えられる。 

 実験 3 の結果をまとめると、未馴致の汚泥を用いた場合において、PLAh からのバイオガ

ス発生量が最も多かった。このことは、PLA が不定期に収取され PLAh が断続的に消化槽

に添加された場合でもバイオガスに変換可能であることを示している。微生物反応の観点

では PLAh のバイオガスへの転換は効率的に機能することが確認されたが、PLAh を不規

則・断続的に供給する場合は、PLA の前処理設備の設備コストに留意する必要があると考

えられる。 

 

表 3-5 バイオプラスチックのメタン発酵に関する研究の比較 

 

 

形状 前処理 消化温度 

（℃） 

消化日数 

（日） 

バイオガス発生量 メタン発生量 引用 

PLA 

2×2×0.5mm - 37 280 558–570 L/kgVS - [65] 

2×2×0.5mm - 58 45-50 831–849 L/kgVS - [65] 

顆粒 - 55 120 - 188 L/kgVS [70] 

粉末 - 55 120 - 434 L/kgVS [70] 

2×2mm NH4Cl を加えた消化

汚泥で 80℃24h 

55 30 82.0–85.2% (PLA 転換率) [75] 

商用製品 蒸気噴射 

（120℃3h） 

38 56 - 90 L/kgVS [74] 

0.15mm 以下 90℃48h 

pH 10 

35 40   86 L/kgThOD [72] 

粉末 オートクレーブ 

（240℃10min） 

37 30 - 460 L/kgVS [71] 

顆粒 オートクレーブ 

（160℃12h） 

55 21 563 L/kgCOD - 本研究 

廃棄 PLA 製品 オートクレーブ 

（130℃21h） 

55 20 

(半連続式) 

857 L/kgCOD 414 L/kgCOD 本研究 

PBS 

- - 37 100 - 11 L/kgVS [102] 

顆粒 - 55 60 分解率 1%以下 [70] 

粉末 - 55 60 分解率 1%以下 [70] 

125-250μm 機械粉砕 37 277 分解無し [63] 

顆粒 オートクレーブ 

（160℃12h） 

55 20 460 L/kgCOD - 本研究 

PHB 

0.15mm 以下 55℃12h、pH 12 35 40 398 L/kgThOD - [72] 

125-250μm 機械粉砕 37 9 分解率 93% [63] 

顆粒 オートクレーブ 

20wt%乳酸水溶液 

（160℃12h） 

55 21 573 L/kgCOD - 本研究 

PBAT 

2×2cm - 37 50–70 103 L/kgVS  [106] 

顆粒 - 55 60 分解率 1%以下 [70] 

粉末 - 55 60 分解率 1%以下 [70] 

顆粒 オートクレーブ 

20wt%乳酸水溶液 

（160℃12h） 

55 21 337 L/kgCOD - 本研究 
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図 3-4 各種バイオプラスチック加水分解物のバイオガス発生量評価 

 

3.3.4  下水汚泥とポリ乳酸加水分解物の半連続式の混合消化実験（実験 4） 

 図 3-5-(1)に混合汚泥とポリ乳酸加水分解物（PLAh）の混合消化の半連続式実験でのメタ

ンおよびバイオガス発生量を示す。混合汚泥のみの消化期間である 1～22 日目において、

OLR は 2.0 gCOD/LR/d、平均のメタンおよびバイオガス発生速度はそれぞれ 0.60 L/LR/d お

よび 0.96 L/LR/d であり、この値は、それぞれ 300 mL/gCOD-added および 479 mL/gCOD-

added に相当する。47～74 日目においては、混合汚泥および PLAh の OLR はそれぞれ 2.3 

gCOD/LR/d および 2.4 gCOD/LR/d で、合計の OLR は 4.7 gCOD/LR/d であった。この期間の

平均メタン発生速度は 1.67 L/LR/d であり、356 mL/gCOD-added に相当する。図 3-5-(2)に

混合汚泥由来のメタン発生量が 300 mL/gCOD-added と仮定した場合の PLAh 由来のメタ

ン発生量を示す。47～74 日目において、PLAh 由来のメタン発生量は 414 mL/gCOD-added

であった。また、混合汚泥由来のバイオガス発生量を 479 mL/gCOD-added とすると、PLAh

由来のバイオガス発生量は 857 mL/gCOD-added であった。これらの値は Mu ら[71]が報告

した PLA からのメタン発生量 460 L/kgVS、および Bernat ら[65]が報告した PLA からのバ

イオガス発生量 831～849 L/kgVS と近い値である。 

 図 3-5-(3)に 67 日目と 74 日目（いずれも、混合汚泥と PLAh の混合消化）の投入および

排出の COD 収支を示す。いずれも投入および排出の誤差はおよそ 9%以内であることを確

認した。 

 運転が安定した 47~74 日目において、消化汚泥中の酢酸濃度、プロピオン酸濃度および

乳酸濃度はそれぞれ 187 mg/L、274 mg/L および 265 mg/L 以下であった（図 3-5-(4)）。

Siegrist ら[108]は下水汚泥の消化において酢酸濃度が 3.0 g/L 以上で阻害が確認されたと報

告しているが、本研究は 3.0 g/L の約 6%の 187 mg/L であった。プロピオン酸濃度に関して

は、Han ら[109]が 1.7 g/L で阻害が確認されたと報告した。本研究ではその閾値の 16%の

値であった。乳酸の抗菌活性に関する既往研究[110]では、乳酸濃度は 2.5 g/L 以上で菌の成

長を阻害することが報告されている。本研究では、乳酸投与 5 分後と 1 日後の乳酸濃度は

最大でもそれぞれ 1,081 mg/L と 265 mg/L であり、2.5 g/L より低い値であることを確認し

0

10

20

30

40

50

0.00 0.02 0.04 0.06バ
イ

オ
ガ
ス
発

生
量
（
mL
）

プラスチック由来のCOD (g)

PLA PBS PBAT PHB



 49 

た。 

 本研究では、PLAh は 1 日 1 回添加し、消化汚泥の pH および有機酸濃度は基本的に PLAh

添加 1 日後に測定した。47～74 日目の消化汚泥の pH（PLAh 投与 1 日後）は 7.5～7.9 の

範囲にあり、PLAh を添加しなかった 1～22 日目の pH（7.5～7.7）と殆ど変わらなかった

（図 3-5-(5)）。これらは一般的な嫌気性消化の消化汚泥 pH（6.5～8.2、[111]）の範囲内で

ある。なお、PLAh 投与 5 分後の消化汚泥の pH は 7.2～7.5 の範囲にあり、一般的な嫌気性

消化の消化汚泥 pH の範囲内にあることを確認した。 

 PLAh の OLR が 6.7 gCOD/LR/d の場合、急速にバイオガス発生量は低下し、この投与量

での運転 2 日目で pH は 5.1 まで低下した。Xiao ら[111]は、消化汚泥の pH が 6.0 を下回る

とメタン発酵能力が急速に低下することを報告している。この pH の低下の原因は投与した

PLAh が完全に消化されなかったためと考えられる。本研究では PLAh は 1 日 1 回の添加で

あったが、例えば PLAh を 1 時間ごとに分割して投与する運転方法であった場合、pH の低

下を緩和でき、より高負荷な運転が可能であった可能性がある。 

 本研究では、PLAh（2.4 gCOD/LR/d）と混合汚泥（2.3 gCOD/LR/d）の混合消化により、

平均メタン発生速度 1.67 L/LR/d を確認した。令和 3 年度下水道統計[4]によると従来の下水

汚泥の高温消化で発生するバイオガス発生速度は 0.37～1.24 L/LR/d とされている。バイオ

ガス中のメタン濃度を 60%とすると、従来の高温消化で発生するメタン発生速度は 0.22～

0.74 L/LR/d である。仮に十分な量の廃棄 PLA を回収できたとすると、PLAh と混合汚泥の

混合消化は、従来の高温消化槽の 2.3 倍（1.67÷0.74）のメタン発生量を得るポテンシャル

があると考えられる。 

 本研究では、廃棄 PLA カップから調製した 1,160 gCOD/L の PLAh を混合汚泥と混合消

化し、HRT19.3 日の運転にて、安定的な運転を確認した。混合汚泥と OLR が 2.4 gCOD/LR/d

の PLAh を実用的な HRT で混合消化した既往研究は確認されていない。既往の研究で報告

されている PLAh の COD 濃度から、本研究と同様の PLAh の OLR（2.4 gCOD/LR/d）で混

合汚泥と混合消化を行ったと仮定した場合の HRT は 9.6～16.1 日（表 1-2）であり、本研

究の HRT の減少量が最も少なかった。 
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(1)                   (2)

     

         (3)                    (4) 

 

(5) 

図 3-5 混合汚泥と PLAh の混合消化の連続実験データ 

(1) 混合汚泥と PLAh の混合消化で発生したメタン・バイオガス発生量、(2) PLAh 由来のメ

タン・バイオガス発生量の計算値*、(3) 67 日目および 74 日目の COD の投入と排出の収支、

(4)消化汚泥中の有機酸濃度、(5) 消化汚泥の pH。 

*PLAh 由来のメタン（バイオガス）発生量は、メタン（バイオガス）発生量から、1～22 日

目のメタン（バイオガス）発生量（混合汚泥のみの消化）を差し引くことで算出した。 
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3.4  結語 

 バイオマスプラスチックは従来の石油由来プラスチックの代替品として注目されている

が、これらバイオマスプラスチックの廃棄物処理方法については未だ多くの課題がある。そ

の中で、バイオマスプラスチックをバイオガスに転換することは、有効な利用法の一つであ

ると考えられる。本研究では、複数の溶媒（水、乳酸水溶液、塩酸水溶液）を用いて、160℃

12 時間処理後のプラスチック各種の加水分解性を評価した。また、プラスチックモノマー

各種、並び各種プラスチックの加水分解物の BGY を網羅的に評価した。さらに、COD 濃度

が 1,160 gCOD/L の PLAh を用いた、混合汚泥との混合消化の半連続式実験も実施した。 

その結果、水を溶媒として用いた場合、PLA および PBS は 100%可溶化されることを確

認した。PBAT および PHB は水で加水分解を行った場合は可溶化率が約 30%であったが、

乳酸水溶液を溶媒として用いることで、それぞれ 78%および 100%の可溶化率が得られた。

プラスチック加水分解物の BGY 評価においては、PLAh、PBS 加水分解物、PBAT 加水分

解物および PHB 加水分解物からそれぞれ、563、461、337 および 573 mL/gCOD-added の

バイオガスが得られた。 

混合汚泥と PLAh の混合消化実験においては、混合汚泥および PLAh の OLR はそれぞれ

2.3 および 2.4 gCOD/LR/d で運転を行った。安定的に運転することができ、PLAh から 414 

L/kgCOD-added のメタン発生を確認した。また、1,160 gCOD/L の PLAh と混合汚泥を混

合消化した場合の HRT は 19.3 日であり、混合汚泥のみ消化した場合の HRT20 日に比べて

僅か 0.7 日短いだけであった。よって、高濃度 PLAh を基質とした混合消化は従来の HRT

を維持することができる。 

本研究では、バイオプラスチック各種の加水分解性およびバイオガス転換適性を明らか

にするとともに、混合汚泥と PLAh の混合消化において、HRT を大幅に短縮することなく

安定的に運転可能であることを示した。これらの結果は、廃棄バイオプラスチックをバイオ

ガスに転換して有効利用する際のプラスチック種類の選定および、運転方法の最適化に有

用な知見となる。 
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 下水汚泥と廃棄ポリ乳酸加水分解物の混合消化における in-

situ バイオメタネーション 

4.1  概説 

 第 2 章では、消化槽に水素を注入することによる in-situ バイオメタネーションによって

消化槽から得られるメタンの増量を検討し、第 3 章では消化槽の負荷余力に着目し、PLAh

を下水汚泥と共に混合消化することで消化槽から発生するバイオガス及びメタンの増量を

検討した。第 4 章では、これら二つを組み合わせ、下水汚泥と PLAh を混合消化しているリ

アクターに対して水素を注入し、発生メタン量を更に増量するための検討を行う。 

 混合消化と in-situ バイオメタネーションを組み合わせた研究は数点存在するが[80], [81]、

いずれも畜ふんとチーズホエーの混合消化を対象としており、下水汚泥と PLAh の混合消

化を対象とした in-situ バイオメタネーションに関する研究は見られない。また、下水汚泥

と PLAh の混合消化に in-situ バイオメタネーションを組み合わせた場合、メタネーション

による CO2 消費に伴う消化汚泥の pH 上昇が、PLAh（主成分は乳酸）の添加による pH 低

下によって相殺されることで、より多くの水素を受け入れられる可能性があるが、このよう

な相殺効果に関する研究も確認されていない。 

第 4 章では、下水汚泥と PLAh（第 3 章同様に高 COD 濃度のものを使用）の混合消化に

in-situ バイオメタネーションを組み合わせた場合の運転性を評価することを目的とした。メ

タネーションによる消化汚泥 pH の上昇と PLAh の添加による pH 低下の相殺による水素受

容能力の増大に関する検証については、水素添加量を最大で 4,320 mL/LR/d（既往研究[35]

の 5 倍）として評価を行った。具体的には、第 2 章と同様の 2 m3規模の連続式のパイロッ

ト消化槽を用い、水素変換効率や運転安定性、菌叢変化を評価した。本章におけるパイロッ

ト消化槽の運転過程で水素転換効率が想定より低位となり、水素の気液間移動の制限が想

定されたことから、強攪拌により同気液間移動効率をパイロット消化槽対比で高めた条件

における運転状態の確認を目的に、2 L の実験室規模実験も実施した。実験室規模実験とパ

イロット規模実験の結果を比較することで、スケールアップした場合の水素転換効率に関

する知見を得ることも目的とした。 

本章の内容は本論文の著者が公表した文献[112]に基づいて構成したものである。 

 

4.2  実験方法 

4.2.1  パイロット規模実験による運転安定性および水素転換効率の評価 

 大阪市の下水処理場内に設置した有効体積 2 m3、ヘッドスペース体積 3.4 m3のパイロッ

ト消化槽（Daigas エナジー株式会社）を用いた。このパイロット消化槽は第 2 章の実験で

使用したものと同一である。実験の 1 日目は 2023 年 9 月 3 日に設定した。 

 

(1)  基質と種汚泥 

 大阪市の下水処理場の消化槽から 2 m3の消化汚泥（TS が 19 g/L、VS が 12 g/L）を採取
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し、パイロット消化槽に導入した。基質は、下水処理場の既設の消化槽に通じる混合汚泥配

管から分岐した配管を通じて、パイロット消化槽の近傍に設置した混合汚泥タンクに 3 日

に 1 回の頻度で導入した。沈降防止のため、アジテーター（NTA-4-002、株式会社トーケミ）

を用いて、30 秒撹拌-30 秒停止、の間欠撹拌を行った。消化汚泥の TS および VS 以外の設

定は第 2 章に記載したものと同一である。混合汚泥との混合消化に用いた基質は、PLAh お

よび商用の乳酸（90%発酵乳酸、扶桑化学）の混合物を用いた（以後、乳酸と呼ぶ）。PLAh

は廃棄 PLA カップ（PLA ソフトカップ、協和）を 3.2.4.(1)に記載の加水分解方法（130℃

21 時間のオートクレーブ処理）により調製した。実験期間中にパイロット消化槽に投与し

た乳酸は 430 L である（160 L が PLAh、270 L が商用の乳酸）。この乳酸の COD 濃度は 610

～1,460 gCOD/L の範囲にあった。 

 

(2)  連続式 in-situ バイオメタネーション実験のセットアップ 

 移送ポンプ（NY20、兵神装備株式会社）を用いて、約 7 L の混合汚泥を 2 時間おきに混

合汚泥タンクからパイロット消化槽に供給した（約 85 L/日）。槽内の温度は、次の二つの手

段で 55 ± 1 ºC に保持した。 

・手段①：パイロット消化槽直前の混合汚泥配管を約 70℃に余熱し、投入前の混合汚泥

を加熱した（滞留時間 2 時間）。 

・手段②：蒸気ボイラー（OSG-60K 200V 3P 4kW、大阪電気工業株式会社）から約 15 

kg/日の蒸気を消化汚泥に直接注入した。 

以上のことから、消化槽に供給される混合汚泥および蒸気由来の水の総量は 100 L/日で

ある。消化汚泥の引き抜きは、2 時間おきに約 8 L をポンプ（FG25-S7RC-MV2、日機装エ

イコー株式会社）を用いて引き抜き、HRT が 20 日となるようにした。消化槽内の消化汚泥

の撹拌は水中ミキサー（MRL21-GF250-61、株式会社鶴見製作所）を用いて 30 秒撹拌-30

秒停止、の間欠撹拌を行った。これらの運転方法は 2.2.2.(2)に記載の方法と同一である。運

転条件の一覧を表 4-1 に示す。 

表 4-1 パイロット規模実験の運転条件一覧 

フェーズ  1 2 3 4 5 6 7 

日数 （日） 1–7 8–15 16–22 23–27 28–35 36–42 43–68 

RHin mL/LR/d - - - - - - - 

OLR         

合計 gCOD/LR/d 1.7 2.4 2.6 1.7 2.4 1.7 3.4 

混合汚泥 gCOD/LR/d 1.7 1.9 1.7 1.7 1.5 1.7 1.7 

乳酸 gCOD/LR/d - 0.5 0.9 - 0.9 - 1.7 

HRT （日） 20 20 20 20 20 20 19 

 

フェーズ  8 9 10 11 12 13 

日数 （日） 69-74 75-81 82-88 89-113 114-118 119-147 

RHin mL/LR/d 240  600  900  1,200  240  1,200  

OLR              

合計 gCOD/LR/d 3.6  3.7  3.4  3.4  3.4  3.4  

混合汚泥 gCOD/LR/d 1.9  2.0  1.7  1.9  2.0  2.0  

乳酸 gCOD/LR/d 1.7  1.7  1.7  1.5  1.4  1.4  

HRT （日） 19 19 20 20 19 19 
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混合汚泥のみの消化（フェーズ 1、OLR：1.7 gCOD/LR/d）を 7 日間行った後、8 日目か

ら混合汚泥と乳酸の混合消化を開始した。乳酸は払い出しポンプが一体となった樹脂製タ

ンク（PTS-120-PW-60-VTCF-HWJ、最大吐出量 60 mL/min、タクミナ）に貯蔵し、1 時間

おきにパイロット消化槽に投与した。乳酸投与量は払い出しポンプの稼働時間を変更する

ことにより調整した。乳酸の OLR は 0.5 gCOD/LR/d（フェーズ 2）から開始し、最終的に

1.7 gCOD/LR/d（フェーズ 7）まで増加させた。混合汚泥と乳酸の合計 OLR は 3.4 gCOD/LR/d

で、混合汚泥のみ（フェーズ 1）の OLR の約 2 倍である。 

 フェーズ 7 において混合汚泥と乳酸の混合消化の運転安定性を確認したのちに、フェー

ズ 8 から RHin=240 mL/LR/d で水素注入を開始した。フェーズ 11 および 13 では RHinを 1,200 

mL/LR/d まで増加させた。これらのフェーズでの H2/CO2比率（RHinと発生 CO2量の比）の

想定は約 1.6 である。フェーズ 12 の期間は水素の納品が遅延したため、一時的に RHin を

240 mL/LR/d に減少させて運転を行った。 

 図 4-1 にパイロット消化槽の略図を、表 4-1 に各フェーズの RHin、OLR および HRT を

それぞれ示す。   

 

図 4-1 パイロット消化槽の略図 

 

 ƞHは以下の式(11)により求めた。 

 ƞ𝐻  = (1 − 𝑅𝐻𝑜𝑢𝑡 𝑅𝐻𝑖𝑛)  × 100⁄              (11) 

 ƞH は水素転換効率（%）、RHin は水素添加速度（mL/LR/d）、RHout は未反応水素排出速度

（mL/LR/d）をそれぞれ示す。 

 

4.2.2  実験室規模実験による水素の気液間移動効率を高めた条件下での水素

転換効率の評価 

 パイロット消化槽では水素の気液間移動が律速となり水素転換効率に影響を及ぼした可

能性があることから、水素の気液間移動効率を高めた条件における運転状態の確認を目的

に 2 L 規模の実験室規模リアクターをパイロット消化槽と同様の OLR で運転した。 
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(1)  基質と種汚泥 

 4.2.1.(2)と同様の種汚泥を実験室規模実験で用いた。基質である混合汚泥は同じく大阪市

の下水処理場から提供を受けた。混合汚泥は使用するまで 4℃で保管した。混合汚泥の TS

および VS はそれぞれ 34 ± 5 g/L および 27 ± 4 g/L であった。 

 

(2)  半連続式 in-situ バイオメタネーション実験のセットアップ 

 有効体積 2 L の半連続式リアクター（NBC-3000CTM、株式会社三ツワフロンテック）1

台を用いた。リアクター温度は 55 ± 1 ºC とし、槽内は 500 rpm で撹拌した。30 秒攪拌

‐30 秒攪拌停止の条件で槽内攪拌を行ったパイロット消化槽対比で、強い攪拌条件であり、

水素気泡の微細化が期待でき、水素の気液間移動が促進される条件である。水素は内径 4.35 

mm の SUS316 配管を通して注入した。RHinはマスフローコントローラー（MC-3102L、リ

ンテック）で制御した。リアクターの汚泥供給・引き抜きについては、100 mL/d の消化汚

泥を引抜くとともに、100 mL/d の混合汚泥を供給し、HRT は 20 日となるようにした。混

合汚泥と乳酸の混合消化においては、乳酸は予め混合汚泥と混合しておき、100 mL/d とな

るようにリアクターに供給した。本実験では、乳酸は乳酸試薬（90%L-乳酸、富士フィルム

和光純薬）を用いた。 

 図 4-2 に実験室規模リアクターの略図を、図 4-3 に運転条件の推移を示す。さらに、期

間 3（実験その 1）と期間 5（実験その 2）の運転条件詳細をそれぞれ表 4-2 と表 4-3 にそ

れぞれ示す。 

 

 

図 4-2 実験室規模リアクターの略図
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図 4-3 実験室規模実験の運転条件 

 

表 4-2 期間 3（実験その 1）の運転条件詳細 

条件番号 1 2 3 4 5 6 7 8 

日数* （日） 178–

184 

185–

191 

192–

198 

199–

205 

206–

212 

213–

220 

221–

226 

227–

233 

継続時間 （日） 7  7  7  7  7  8  6  7  

RHin mL/LR/d 400 500 600 720 850 1,000 1,000 1,200 

OLR          

合計 gCOD/LR/d 3.6  3.6  3.6  3.6  3.6  3.6  3.9  3.9  

混合汚泥 gCOD/LR/d 2.0  2.0  2.0  2.0  2.0  2.0  2.2  2.2  

乳酸 gCOD/LR/d 1.7  1.7  1.7  1.7  1.7  1.7  1.7  1.7  

基質投与分割数 （回/日） 1  1  1  1  1  1  1  1  

 

条件番号 9 10 11 12 13 14 15 16 

日数* （日） 234-

239 

240-

247 

249-

268 

269-

282 

283-

288 

289-

296 

297-

303 

304-

309 

継続時間 （日） 6  8  15  12  6  8  7  6  

RHin mL/LR/d 1,400 1,400  1,400 1,700 2,500 3,000 3,600 4,300 

OLR          

合計 gCOD/LR/d 3.9  4.4  4.9  4.9  4.9  4.9  4.9  4.9  

混合汚泥 gCOD/LR/d 2.2  2.2  2.2  2.2  2.2  2.2  2.2  2.2  

乳酸 gCOD/LR/d 1.7  2.2  2.7  2.7  2.7  2.7  2.7  2.7  

基質投与分割数 （回/日） 1  1  1  1  1  1  1  1  

*「日数（日）」は図 4-3 の横軸の経過日数に対応する。 
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表 4-3 期間 5（実験その 2）の運転条件詳細 

条件番号 17 18 19 20 21 22 23 24 

日数*1 （日） 408–

421 

422–

428 

429–

435 

436–

442 

443–

455 

456–

463 

464–

470 

471–

476 

継続時間 （日） 14  7  7  7  13  8  7  6  

RHin mL/LR/d 900  1,200 1,500 1,800 2,100 2,400 2,700 3,000 

OLR          

合計 gCOD/LR/d 4.7  4.6  4.6  4.6  4.6  4.6  4.6  4.6  

混合汚泥 gCOD/LR/d 2.0  1.9  1.9  1.9  1.9  1.9  1.9  1.9  

乳酸 gCOD/LR/d 2.7  2.7  2.7  2.7  2.7  2.7  2.7  2.7  

基質投与分割数 （回/日） 1、8*2 8  8  8  8  8  8  8  

 

条件番号 25 26 

日数*1 （日） 477-

484 

485-

515 

継続時間 （日） 8  31  

RHin mL/LR/d 3,500 3,800 

OLR    

合計 gCOD/LR/d 4.6  4.6  

混合汚泥 gCOD/LR/d 1.9  1.9  

乳酸 gCOD/LR/d 2.7  2.7  

基質投与分割数 （回/日） 8  8  

*1 「日数（日）」は図 4-3 の横軸の経過日数に対応する。期間 3（実験その 1）の最後で運転が不安定となったため、

期間 4 を回復期間とし、その後、表 4-3 に示す期間 5（実験その 2）を開始した。期間 4 の回復期間を挟んでいるため、

表 4-2 の最終日（309 日目）と表 4-3 の初日（408 日目）は解離がある。 

*2 始めの 6 日間は 1 日 1 回の基質投与を行い、後半 8 日間は 1 日 8 分割で基質投与を行った。 

 

 In-situ バイオメタネーションにおける基質供給の頻度の影響を確認するために、1 日 1 回

供給（実験その 1、表 4-2）、および 1 日 8 回供給（実験その 2、表 4-3）の 2 つの実験を

実施した。1 日 1 回の基質供給で運転を行った実験その 1（期間 3 で実施）は、混合汚泥の

みの消化（期間 1）および水素注入無しの混合汚泥と乳酸の混合消化（期間 2）の運転を行

った後で開始した。不安定状態からの回復期間（期間 4）終了後の期間 5 では、基質の供給

および引抜は 1 日 8 分割（13 mL/3h = 100 mL/d）で実施した。 

 期間 3 および 5 の実験期間において、RHinは基本的に 7 日おきに段階的に上昇させた（実

際の間隔は 6～31 日のいずれか）。ƞH（%）は 4.2.1.(2)記載の式(11)で算出した。 

 

4.2.3  実験室規模実験による 1 日 1 回および 1 日 8 回の基質供給でのバイオ

ガス発生量推移の比較 

 混合汚泥と乳酸の混合消化における in-situ バイオメタネーションの安定性を調査するた

めに、バイオガス流量計（BPC Go、BPC instruments）を用いて、2 種類の基質供給頻度（1

日 1 回、1 日 8 回）におけるバイオガス発生量を連続的にモニタリングし（実験その 3）、1

時間ごとのバイオガス発生量を解析した。本実験は、4.2.2(2)に示す期間 5 終了後の消化汚

泥を用いて実施した。表 4-4 に運転条件を示す。 
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表 4-4 実験その 3 の運転条件 

条件番号 27 28 29 30 

日数 （日） 585-

588 

589-

591 

592-

595 

596-

598 

継続時間 （日） 4 3 4 3 

OLR      

合計 gCOD/LR/d 2.1 2.1 4.8 4.8 

混合汚泥 gCOD/LR/d 2.1 2.1 2.1 2.1 

乳酸 gCOD/LR/d - - 2.7 2.7 

基質投与分割数 （回/日） 1 8 8 1 

*本実験（実験その 3）は 5.2.2 の期間 5（実験その 2）の 70 日後から開始した。 

70 日間のうち、初めの 12 日間は 4℃で消化汚泥を冷蔵保管した。 

後半 58 日間は消化汚泥を 5.2.2 記載の 2L リアクターに導入し、混合汚泥と乳酸を供給し混合消化の安定化を図った。 

 

 混合汚泥および乳酸からのバイオガス発生が一次反応と仮定し、基質を 1 日 1 回供給し

た場合の累積バイオガス発生量と経過時間を以下に示す式(12)で近似し、一次反応速度定数

k（1/d）を求め、混合汚泥および乳酸で比較した。 

𝑉 =  𝑉𝑚𝑎𝑥  ×  (1 − 𝑒−𝑘𝑡)            (12) 

V は t（日）における累積バイオガス発生量（mL）、Vmaxは最大累積バイオガス発生量

（mL）、k は一次反応速度定数（1/d）、t は経過時間（日）、e はネピア数をそれぞれ示す。 

 

4.2.4  分析手法 

 消化汚泥および混合汚泥の TS および VS 濃度の測定、投入および排出の COD 収支を確

認するための混合汚泥の VS の COD への換算、乳酸の COD 測定、消化汚泥中の有機酸濃

度の測定、および消化汚泥 pH の測定は 2.2.3 に記載の方法と同様にして実施した。なお、

実験室規模実験での消化汚泥の pH 測定は、基質供給頻度に関わらず、基質（混合汚泥+乳

酸）の供給直前にサンプリングしたものを測定した。パイロット規模実験でのガス組成分析

およびガス発生量の測定は、2.2.3 に記載の方法で実施した。実験室規模実験でのガス組成

分析は、水素、メタンおよび CO2 について熱伝導度検出器を有するガスクロマトグラフィ

ー（GC3210G、ジーエルサイエンス）を用いて測定した。キャリアガスは窒素、カラムは

Packed Column J.K Mt. 200 ºC GC-3210 SUS O.D. 1/8”×2m（ジーエルサイエンス）を用い

た。実験室規模でのバイオガス発生量は、リアクターにアルミニウムバッグ（AKK-10、ジ

ーエルサイエンス）を取り付け、プラスチックシリンジを用いて測定した。測定結果は標準

状態（0℃、1 気圧）で示した。本研究における投入 COD 当たりのバイオガス発生率、およ

びメタン発生率は大阪市から提供を受けた下水処理場の数値（表 4-5）と比較した。投入

COD 当たりのメタン発生率は表 4-5 の期間の平均メタン濃度 60.1%（大阪市提供）、およ

び各月の投入 COD 当たりのバイオガス発生率から算出した。本文中のデータ基本的に平均

値±標準偏差で示した。図中のエラーバーは標準偏差を示す。 
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表 4-5 実際の下水処理場のバイオガス発生率とメタン発生率、汚泥分解率 

2023 年度 

 

9 月 10 月 11 月 12 月 1 月 

HRT 日 24 20 18 23 22 

バイオガス 

発生率 

mL/gCOD-

added 
300 260 300 310 330 

メタン 

発生率 

mL/gCOD-

added 
180 160 180 190 200 

汚泥分解率 % 61 55 38 65 64 

 

4.2.5  菌叢分析 

 ゲノム DNA の抽出と、16SrRNA の超可変領域 V4 を対象とするアンプリコンシーケンス

解析は 2.3.4 と同様の方法で実施した。 
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4.3  実験結果および考察 

4.3.1  パイロット規模実験による運転安定性および水素転換効率の評価 

（フェーズ 1） 

 混合汚泥のみの消化期間では、HRT20 日の運転で投入 COD 当たりのメタン発生率は 140 

± 10 mL/gCOD-added であり、本実験と同じ期間の下水処理場の消化槽の HRT である 24

日での平均メタン発生率 170 mL/gCOD-added（表 4-5）を考慮すると、良好な運転状態で

あったと考えられる。バイオガス中のメタン濃度およびメタン発生速度はそれぞれ 64.8 ± 

1.3%および 240 ± 10 mL/LR/d であった（図 4-4）。 

 

（フェーズ 2～6） 

 フェーズ 2 から OLR 0.5 gCOD/LR/d で乳酸投与を開始し、フェーズ 3 では 0.9 gCOD/LR/d

に増加させた。フェーズ 4 では乳酸配管閉塞のため、乳酸投与を停止した。フェーズ 5 で

乳酸投与を 0.9 gCOD/LR/d で再開した時、酢酸、プロピオン酸および乳酸の蓄積が確認さ

れた（図 4-5、30 日目でそれぞれ 384、357、125 mg/L）。一方で、消化汚泥の pH はフェ

ーズ 1（pH=7.8）と殆ど変わらず 7.7 であった。フェーズ 5 の序盤の有機酸蓄積は、フェー

ズ 4 で乳酸投与を停止したことにより菌の乳酸への馴致度合いが低下したためと考えられ

る。フェーズ 6 では再び乳酸配管が閉塞したため乳酸添加を停止した。 

 

（フェーズ 7） 

 乳酸の OLR を 1.7 gCOD/LR/d に増加させ、25 日間運転を実施した。フェーズ 7 の序盤

では乳酸 OLR が 0.9 から 1.7 gCOD/LR/d に増加した影響で、消化汚泥中に酢酸およびプロ

ピオン酸の蓄積がわずかにみられた。48～68 日目は殆ど有機酸の蓄積は見られず、安定的

な運転を確認した。フェーズ 7 では、メタン発生速度、メタン濃度および消化汚泥 pH はそ

れぞれ 810 ± 60 mL/LR/d、54.1 ± 0.9%、7.7 ± 0.1 であった。混合汚泥由来の COD に

相当するメタン発生率が大阪市の下水処理場の消化槽の値（160 mL/gCOD-added）と同じ

であったと仮定すると、乳酸の COD に相当するメタン発生率は 310 ± 30 mL/gCOD-

added と算出され、この値は理論的なメタン発生率の 350 mL/gCOD と近い値であった。 

 

（フェーズ 8～10） 

 フェーズ 8 から RHin = 240 mL/LR/d で水素注入を開始し、フェーズ 9 で 600 mL/LR/d、フ

ェーズ 10 で 900 mL/LR/d に段階的に増加させた。フェーズ 8,9,10 のメタン発生速度はそれ

ぞれ、880 ± 100、940 ± 30、990 ± 60 mL/LR/d、ƞHはそれぞれ 98.9 ± 0.3、92.8 ± 4.3、87.5 

± 2.8%であった。各フェーズのバイオガス中 CO2濃度はそれぞれ 45.0 ± 0.3、41.9 ± 2.1、

39.8 ± 1.8%であった。メタネーション反応のための十分な CO2が存在しているにもかかわ

らず、RHinが増加するにつれて ƞHは減少傾向にあった。消化汚泥の pH は 7.5 ± 0.1 で、

有機酸の蓄積は無く、メタン発酵の阻害は無かったと考えられる。 
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（フェーズ 11～13） 

 フェーズ 12 を除き、RHinは 1,200 mL/LR/d で運転を行った。フェーズ 13 では、メタン発

生速度、ƞHおよびバイオガス中 CO2濃度はそれぞれ 1,070 ± 40 mL/LR/d、84.8 ± 1.1%、29.7 

± 0.7%であった。ƞHはフェーズ 10 より 3%低い値であった。フェーズ 8～10 と同様に、有

機酸の蓄積は無く、消化汚泥 pH も 7.6 ± 0.1 で安定していた。これらの結果から、RHinの

増加に伴う ƞH の低下は、水素注入による微生物阻害ではなく、パイロット消化槽における

水素の気液間移動の制限によるものと考えられる。乳酸の分解性について、乳酸 COD に相

当するメタン発生率は 300 ± 30 mL/gCOD-added と算出され、この値は理論的なメタン

発生率（350 mL/gCOD）と近い値であった。水素を注入した場合でも、十分な乳酸分解を

確認できた。 

 

図 4-4 ガス組成、ƞHおよびメタン発生速度の推移 

 

 

図 4-5 消化汚泥の pH および有機酸濃度の推移 

 

（投入および排出の COD 収支） 

 図 4-6 にフェーズ 1（混合汚泥のみの消化）、フェーズ 7（混合汚泥と乳酸の混合消化）、

フェーズ 13（混合消化と in-situ バイオメタネーションの組み合わせ）それぞれの投入およ

び排出の COD 収支を示す。フェーズ 1,7,13 の排出/投入比率はそれぞれ 97、92、92%であ

った。各フェーズの混合汚泥の分解率（乳酸の分解率を 100%と仮定し、消化汚泥の VS お
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よび混合汚泥の VS から算出）はそれぞれ 42.2、50.0、63.3%であった。フェーズ 7 での分

解率（50.0%）がフェーズ 13 で 63.3%に増加した理由は主に混合汚泥の性状変化によるも

のと考えられる。実際の下水処理場の消化槽のフェーズ 13 と同時期の混合汚泥分解率は

64%（表 4-5）であった一方、フェーズ 7 と同時期の下水処理場の消化槽出の混合汚泥分解

率は 46.5%であり、今回のパイロット規模実験の傾向と一致していた。また、消化汚泥に対

する基質投与量の増加（乳酸および水素）も汚泥分解率の改善に寄与した可能性がある。今

回得られた結果から、乳酸および水素の同時投与が混合汚泥の分解率に影響を与えないこ

とが示された。Mahieux ら[113]は家畜糞尿、エネルギー作物および食品廃棄物を基質とし

た in-situ バイオメタネーションにおいて、水素を注入することで基質分解率が 23%増加し

たことを報告した。In-situ バイオメタネーションの実用化を考える上で、水素注入が基質分

解率に与える影響を明らかにすることは重要である。 

 今回のパイロット規模実験においては RHin の増加に伴い、ƞH が減少した。この現象がパ

イロット消化槽における水素の気液間移動の制限によるものかどうかを検証することを目

的に、2 L の実験室規模実験を実施した。 

 

図 4-6 投入・排出の COD 収支 

 

4.3.2  実験室規模実験 

(1)  パイロット規模実験および実験室規模実験における水素転換効率の比較 

 パイロット規模実験では RHin の増加に伴い、ƞH が減少した。RHin が 240 および 1,200 

mL/LR/d の場合、ƞH はそれぞれ 98.9 ± 0.3 および 84.4 ± 2.4%であった。一方で実験室

規模実験においては、RHin が 4,320 mL/LR/d に達するまでは、ƞH は 95%以上が維持された

（図 4-7）。これらの結果は、パイロット規模実験での RHin の増加に伴う ƞH の減少が水素

の気液間移動の制限に起因したこと示している。また、第 2 章で得られた結果との比較で

は、RHin が同等の条件の場合、本章の方が ƞH は低かった。これは、本章のバイオガス発生
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速度が第 2 章対比で約 4 倍高かったことが要因と考えられる。本研究で用いた、ヘッドス

ペースのバイオガスを再循環させるリアクターの場合、バイオガス発生速度が増加すると

ヘッドスペースでのバイオガスの滞留時間が減少し、ƞH の低下の要因となる。以上のこと

から、バイオガス再循環設備を備えた in-situ バイオメタネーションシステムを設計するに

あたっては、バイオガス発生速度、ヘッドスペース体積およびガス循環能力の検討が重要で

あることが示された。一方、実験室規模実験では、500rpm で一定に撹拌することで気泡が

小さくなり、気泡の表面積が増加することで、パイロット規模リアクターと比べ、十分な水

素の気液間移動が確保されたと考えられる。よって、運転条件を最適化（ガス循環量の増加、

供給水素気泡の微細化、撹拌速度の増加等）を行うことで、スケールアップした場合でも、

RHinが 4,000 mL/LR/d 付近において 95%以上の ƞHを得ることができると考えられる。実験

室規模実験の実験その 1 において、RHin が 4,320 mL/LR/d の場合に ƞH が低下したのは、水

素の過投入により消化汚泥 pHが 9.0 を超過したことで嫌気性消化が不安定になったことが

原因考えられる。309 日目（RHinが 4,320 mL/LR/d の最終日）のバイオガス発生率（水素体

積除く）は 420 mL/LR/d であり、この値は RHin=3,600 mL/LR/d で運転した場合のバイオガ

ス発生率 2,700 mL/LR/d（水素体積除く）のおよそ 7 分の 1 の量であった。 

 

図 4-7  RHinおよび ƞHの関係 

 

(2)  基質供給が 1 日 1 回および 1 日 8 分割の場合の消化汚泥 pH の比較 

 実験室規模実験において、同様のバイオガス中 CO2 濃度であっても基質供給が 1 日 1 回

の方が 1 日 8 分割に比べ消化汚泥 pH が高い傾向がみられた（図 4-8）。CO2 濃度が 10～

20%の領域において、1 日 1 回、および 1 日 8 分割の消化汚泥 pH はそれぞれ 9.1 ± 0.1、お

よび 8.2 ± 0.3 であった。 

70%

75%

80%

85%

90%

95%

100%

105%

0 1,000 2,000 3,000 4,000 5,000

ƞ
H

RHin (mL/LR/d)

パイロット 実験室（実験その1） 実験室（実験その2）



 64 

 

図 4-8 バイオガス中 CO2濃度および消化汚泥 pH の関係 

 

 1 時間ごとのバイオガス発生量の推移について、混合汚泥と乳酸が 1 日 1 回供給された

場合、1 日のバイオガス発生量の 94%が基質供給後 12 時間以内に発生し、後半 12 時間は

6%であった（図 4-9-(1)）。一方で、基質を 1 日 8 分割で供給した場合、3 時間おきにバイ

オガスが 60～290 mL の範囲で規則的に変動する発生形態であった（図 4-9-(2)）。このバイ

オガス発生形態は 1 日 1 回の基質供給の場合と大きく異なった。4.3.2.(1)の実験室規模での

バイオメタネーション運転における RHin は基質供給頻度に関わらず、1 日のバイオガス発

生速度に基づいて設定した。消化汚泥の pH は、初めに乳酸の酸によって低下し、その後、

乳酸の分解とメタネーション反応による CO2 の消費で徐々に増加すると考えられる。図 

4-8 に示している pH は基質供給直前の値であり、pH の変動の中で最も高い pH を示してい

ると考えられる。1 日を通しての消化汚泥の平均 pH は基質供給頻度に関わらず同じと考え

られるが、基質投入間隔が長い場合、基質供給直前の消化汚泥 pH は高くなる傾向があるこ

とから、嫌気性消化が不安定になる可能性が高まると考えられる。 

    

          (1)                  (2) 

図 4-9 (1)1 日 1 回および(2)1 日 8 分割の基質供給における一時間ごとのバイオ

ガス発生推移 

*乳酸由来のバイオガス発生量は混合汚泥+乳酸のバイオガス発生量から、混合汚泥

のみのバイオガス発生量を差し引いて求めた。 
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(3)  混合汚泥および乳酸の一次反応速度定数の比較 

 基質供給が 1 日 1 回の場合の 0～24 時間の混合汚泥および乳酸それぞれの累積バイオガ

ス発生量を図 4-10 に示す。なお、乳酸のバイオガス発生量は、混合汚泥+乳酸のバイオガ

ス発生量から、混合汚泥のバイオガス発生量を差し引くことで算出した。4.2.3 に記載の式

(12)を用いて混合汚泥と乳酸それぞれの一次反応速度定数を求めたところ、混合汚泥が 2.4、

乳酸が 3.4（1/d）となり、乳酸の方が混合汚泥より迅速にバイオガスに転換されることが示

された。バイオガスへの転換速度が速い基質（本研究の乳酸等）を混合汚泥と混合消化しつ

つ in-situ バイオメタネーションを行う場合は、適切に RHin の制御および基質供給の分割を

行うことで消化汚泥 pH の変動を抑えることができ、安定運転が可能となると考えられる。 

 

図 4-10 1 日 1 回の基質供給における 1 時間ごとの累積バイオガス発生量の推移 

*乳酸由来のバイオガス発生量は混合汚泥+乳酸のバイオガス発生量から、混合汚泥

のみのバイオガス発生量を差し引いて求めた。 

 

4.3.3  菌叢分析 

(1)  パイロット規模実験 

 細菌の門レベルの菌叢分析結果（図 4-11-(1)）について、実験を通して Firmicutes 門の相

対存在率が最も高かった。乳酸投与により Firmicutes 門の相対存在率は 27.6%（1 日目）か

ら 43.5%（68 日目）に増加した。しかし、水素供給開始後（99、131 日目）、Firmicutes 門

の相対存在率は徐々に低下した。2.3.4 で報告した in-situ バイオメタネーション（乳酸投与

無し）のパイロット規模実験においては水素注入により Firmicutes 門の相対存在率の増加

がみられ、今回得られた結果とは傾向が異なった。これらの違いは消化汚泥の pH によるも

のと考えられる。今回の実験での消化汚泥 pH は 7.5～8.0 の範囲にあったが、2.3.4 の実験

の消化汚泥 pH は 8.0 以上であった。古細菌の門レベルの菌叢分析結果（図 4-11-(2)）につ

いて、実験を通して Euryarchaeota 門の相対存在率がほぼ 100%であった。 

 細菌の属レベルの菌叢分析（図  4-11-(3) ）について、乳酸添加に応じて、

Coprothermobacter 属の相対存在率が 9.4%（1 日目）から 24.7%（68 日目）に増加した。

Coprothermobacter 属は高温消化槽で一般的にみられる細菌であり[91], [92]、タンパク質を

分解して水素を生成する好熱性タンパク質分解菌として知られている[93]。乳酸（或いはポ
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リ乳酸）の投与と Coprothermobacter 属の相対存在率の関係について、相反する二つの報

告がある。Cazaudehore ら[114]は PLA を投与した汚泥に含まれる Coprothermobacter 属の

相対存在率は、PLA 投与無しのものに比べて低かったと報告したが、Nie ら[115]は、熱アル

カリ処理を行った PLA を投与した場合、汚泥中の Coprothermobacter 属の相対存在率は増

加したと報告した。本研究において水素投与開始後、Dictyoglomus 属（0.3 から 3.1%）お

よび Fervidogbacterium 属（6.9 から 11.6%）等の他の菌群の相対存在率が増加したために

Coprothermobacter 属の相対存在率は 24.7%（68 日目）から 18.6%（131 日目）に減少し

た。 Dictyoglomus 属はセルロース分解能を有することで知られており [116] 、

Fervidogbacterium 属は幅広い基質（セルロース、でんぷん、たんぱく質）を基質とするこ

とができる[117]。水素投与はこれらの基質の代謝を促進した可能性がある。これらの菌群

と相対存在率と水素投与の関係性を明らかにすることは、in-situ バイオメタネーションのメ

カニズムを解明する上で重要であると考えられる。 

 古細菌の属レベルの菌叢分析について（図 4-11-(4)）、Methanobacteriaceae 科の 2 種類

の菌（Methanobacteriaceae_1、2）の合計の相対存在率は、1 日目（混合汚泥のみの消化）

および 68 日目（混合汚泥と乳酸の混合消化）でほぼ変わらず、76.1%および 75.9%であっ

た。Methanobacteriaceae 科は偏性嫌気性菌であり、この科に属する菌は水素を基質とする

ことで知られ、その中の一部の菌についてはギ酸や一酸化炭素も基質とすると言われてい

る[94]。Methanobacteriaceae 科の amplicon sequence variants（ASVs）の代表配列を BLAST

の NCBI BLASTN 2.16.0+で検索したところ、いずれも水素資化性メタン生成菌の

Methanothermobacter 属と 100%の相同性を示した。パイロット消化槽に水素を注入するこ

とで、Methanobacteriaceae_1 および 2 の合計の相対存在率は 75.9%（68 日目）から 82.5%

（131 日目）に増加した。また、酢酸資化性メタン生成菌 Methanosaeta 属の相対存在率は

1 日目で 17.0%であったが、 131 日目で 10.5%に減少した。水素注入により

Methanobacteriacae の相対存在率が増加したことで、相対的に Methanosaeta 属の存在率

が減少したためと考えられる。 

 

(2)  実験室規模実験 

 細菌の門レベルの菌叢分析において（図 4-11-(1)）、乳酸投与によりFirmicutes門が 42.1%

（57 日目）から 34.6%（177 日目）への減少が確認された。一方で、Synergistetes 門の相

対存在率は 7.1%から 21.1%に増加した。水素注入後は、Firmicutes 門の相対存在率は 34.6%

（177 日目）から 61.7%（305 日目）に増加し、Synergistetes 門は 21.1%から 14.7%に減

少した。Firmicutes 門の増加によって相対的に Synergistetes 門の相対存在率が減少したと

考えられる。水素注入による Firmicutes 門の増加は 2.3.4 で報告した in-situ バイオメタネ

ーション（乳酸投与無し）のパイロット規模実験で得られた傾向と同じであった。今回の実

験室規模実験の消化汚泥 pH は 8.0 以上（2.3.4 の消化汚泥 pH と同じ）であり、一方で、本

研究のパイロット規模実験の消化汚泥 pH は 7.5～8.0 であった。このことから、Firmicutes

門の相対存在率は pH が 8.0 以上の場合に増加する可能性があることが示された。基質を 1
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日 1 回供給した場合（305 日目）と基質を 1 日 8 分割した場合（515 日目）では細菌の門レ

ベルの菌叢は概ね同様であった。 

 細菌の属レベルの菌叢分析について（図 4-11-(3)）、パイロット規模実験と異なり、乳酸

を投与しても Coprothermobacter 属の相対存在率は増加しなかった（57 日目で 10.3%、177

日目で 10.2%）。一方で、Thermoanaerobacterales 目は 0.0%から 13.2%に、Anaerobaculum

属 は 5.8% か ら 19.3% に 、 そ れ ぞ れ 増 加 し た 。 BLASTN 2.16.0+ に よ る

Thermoanaerobacterales 目の ASVs の代表配列の検索の結果、 Tepidanaerobacter 

syntrophicus と 100%の相同性を示した。この菌は、水素資化性メタン生成菌との共培養に

おいて、乳酸を基質として繁殖できると報告されている [118]。このことは、

Thermoanaerobacterales 目の相対存在率が乳酸投与により増加したことを示している。こ

の細菌がパイロット規模実験で確認されなかったのは、乳酸投与が 1 日 24 分割で行われて

おり、pH の変動が比較的少なかった（7.6～7.8）ためと考えられる。実験室規模実験の 177

～305 日目までは乳酸は 1 日 1 回の頻度で投入されており、基質供給直前の消化汚泥の pH

は 7.7～7.8 であったが、基質投与直後の pH は乳酸の酸性により一時的に減少していたと

考えられる。Sekiguchi ら[118]によると、Tepidanaerobacter syntrophicus の至適 pH は 6.0

～7.0 とされており、基質供給頻度を 1 日 1 回とした場合に一時的に pH が減少して、同菌

の至適 pH に近づいたことで相対存在率が増加したものと考えられる。Anaerobaculum 属

の ASVs の代表配列を BLASTN 2.16.0+で検索したところ、Anaerobaculum mobile と 100%

の相同性を確認した。Anaerobaculum mobile は、炭水化物および有機酸から酢酸、水素お

よび CO2を生産することが知られており、至適 pH は 6.6～7.3 である[119]。Anaerobaculum 

mobile の相対存在率の増加は実験室規模実験においてのみ確認され、パイロット規模実験

では確認されなかった。実験室規模実験の消化汚泥 pH は基質供給頻度が 1 日 1 回の場合

に一時的に低下し、Anaerobaculum mobile の至適 pH に近づいたためと考えられる。乳酸

と水素の同時投与により、Coprothermobacter の相対存在率は 10.2%（177 日目）から 25.9%

（305 日目）に増加した。Gagliano ら[93]は、Coprothermobacter 属が水素資化性メタン生

成菌と共生関係にあることを報告している。古細菌の属レベルの菌叢分析において（図 

4-11-(4)）、Methanobateriacae の相対存在率が水素注入に応じて 77.7%（177 日目）から

81.4%（305 日目）に増加した。このことが Coprothermobacter 属の相対存在率の増加に繋

がった可能性がある。 

 Coprothermobacter 属および Methanobacteriaceae の相対存在率は基質供給頻度によら

ずほぼ同等であり、Coprothermobacter 属は 25.9%（1 日 1 回）および 22.2%（1 日 8 分

割）、Methanobacteriaceae は 81.4%（1 日 1 回）および 89.6%（1 日 8 回）であった。し

かしながら、Thermacetogenium 属の相対存在比率は大きく異なっており、基質供給頻度が

1 日 1 回の場合は 2.0%（305 日目）、1 日 8 分割の場合は 15.6%（515 日目）であった。

Thermacetogenium 属は水素資化性メタン生成菌との共培養下で酢酸を水素および CO2 に

分解する菌として知られており、至適 pH は 6～8 である[120]。1 日 1 回および 1 日 8 分割

での消化汚泥 pH はそれぞれ 9.2 および 8.5 であり、pH が一時的に至適 pH より大きく乖離
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した値（9.2）となった 1 日 1 回の基質供給の運転では Thermacetogenium 属が増殖し難く

なった可能性が考えられる。基質供給 1 日 1 回および 1 日 8 分割の菌叢の比較により、基

質供給が 1 日 1 回の場合は消化汚泥 pH が一時的に大きく変動し、菌叢に影響を与える可

能性が示された。 

 

 

          (1)                  (2) 

 

 

          (3)                  (4) 

図 4-11 菌叢解析結果* 

*(1)および(2)はそれぞれ細菌および古細菌の門レベルの結果を、(3)および(4)はそれぞれ細

菌および古細菌の属レベルの結果を示す。横軸の「L」「P」 は実験室規模とパイロット規模

を示す。「L」「P」に続くハイフンの右側の、例えば「1d」は実験 1 日目を示す。 

 

4.4  結語 

 第 4 章では、パイロット規模の混合汚泥と乳酸（一部は廃棄 PLA 由来）の混合消化にお

ける、in-situ バイオメタネーションの水素転換効率と運転安定性を調査した。また、並行し

て実験室規模の実験も実施した。パイロット規模実験では、RHinが 240 から 1,200 mL/LR/d

に増加することで、ƞH が 98.9%から 84.4%に低下した。これに対して、実験室規模実験で

は、RHinが 3,600 mL/LR/d でも ƞHは 95%以上を維持できており、パイロット規模実験での

ƞHが水素の気液移動の制限を受けていることが示された。また、パイロット規模実験では、

水素注入の有無にかかわらず、乳酸の分解が確認できた。乳酸からのメタン発生率はそれぞ
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れ 310 ± 30 および 300 ± 30 mL/gCOD-added であり、理論上のメタン発生率（350 

mL/gCOD）に近い値であった。本研究で得られた結果から、in-situ バイオメタネーション

プロセスをスケールアップする際に水素の気液間移動を促進することの重要性、および廃

棄ポリ乳酸のメタン原料としての利用可能性が示された。 
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 経済性および環境性の評価 

5.1  概説 

 第 2 章ではパイロット消化槽を用いた水素注入によるバイオガス中 CO2の in-situ メタネ

ーション実験において、バイオガス中のメタン濃度が従来の 60%から約 85%に上昇した状

態で、30 日間安定的に運転可能であることを確認した。また、バイオガスの再循環により

水素転換効率の改善がみられ、水素注入とバイオガス再循環を別々の配管で行う場合は、水

素注入とバイオガス再循環を同じ配管で行う場合に比べて、同じ水素転換率を得るために

必要なバイオガス循環速度を 96%低減できることを確認された。 

 第 3 章では廃棄 PLA を加水分解することで得られる PLAh および下水汚泥の混合消化の

ラボリアクターを用いた実験から、高濃度（1,160 gCOD/L）の PLAh を用いることで HRT

の低下を抑制しながら混合消化を運転可能であることを確認した。 

 第 4 章ではパイロット消化槽を用いて下水汚泥と乳酸（一部 PLAh）の混合消化および、

in-situ バイオメタネーションを組み合わせた場合の運転性の評価を行い、水素注入の有無に

かかわらず添加した乳酸が全て分解されることを確認した。また、水素注入および乳酸添加

のいずれも汚泥分解率に悪影響を与えないことを確認した。 

 第 5 章では、第 2 章～第 4 章で得られた運転パラメータ、および既往文献の情報を用い

て、実際の下水処理場の消化槽で in-situ バイオメタネーションおよび PLAh の混合消化を

行った場合のメタン増量効果、経済性、および環境性評価を実施した。 

本章の内容は本論文の著者が公表した文献[121]に基づいて構成したものである。 

 

5.2  評価手法 

5.2.1  モデル概要 

モデルとした施設は表 5-1 に示す仕様の大阪市の水量 13 万 m3/日[4]の下水処理場内の

消化槽である。ガスボイラの熱効率を 85%とし、下水道統計（令和 3 年度版）[4]の「消化

ガス有効利用・コージェネ利用熱量」および「処理場・使用燃料・消化ガス・消化タンク」

記載の数値を合計し、消化槽の加温に必要な熱量は 10,425,937 kWh/年に設定した。消化槽

の加温はバイオガス天然ガス化設備通過後のメタンが 97%となったバイオガスを用いるこ

ととした。 

図 5-1 に本章で評価対象とするフローを示す。図中の点線で囲ったものは物質またはエ

ネルギー、実線で囲ったものは設備を示す。本評価の対象は、水素、PLAh、バイオガスに

関連する図 5-1 中の下線付き文字で示す物質、エネルギー、設備とする。また、設備は全て

下水処理場内に設置するものとする。 

水素を製造するための電力は外部から購入することとした。また、水電解で水素を製造

するには大量の電力を処理場に受電する必要がある。下水処理場の既設受電設備の容量を

超える可能性を考慮し、新たに専用の受電設備を設置するものとした。バイオガス再循環

設備については第 2 章のパイロット規模実験の連続運転で適用した、再循環バイオガスお
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よび水素を同じ配管で注入する方法を基本とした。 

PLAh に関しては、廃棄 PLA の回収・運搬以降を評価対象とした。現状、廃棄プラスチ

ックは排出側が有償で処理を業者に依頼していることから、本研究では下水処理場は排出

側から費用を徴収して処理を行うものとした。PLA の加水分解処理設備に関しては加温エ

ネルギーが必要であり、バイオガス天然ガス化設備通過後のメタンが 97%となった精製ガ

スで加温エネルギーを賄うこととした。 

得られたメタンを都市ガスとしてガス導管に注入するために必要な設備は、下水汚泥エ

ネルギー化技術ガイドライン[13]に示されているプロセスを採用した。 

 

表 5-1 モデル施設のパラメータ一覧 

項目 数値 引用 

平均処理水量 131,499 m3/日 [4] 

消化槽の数 5 基 [4] 

有効容積 3,000 m3/基 [4] 

消化温度 53℃ [4] 

混合汚泥投入量 225,205 m3/年 [122] 

SS 34,200 mg/L [122] 

DS 21.1 t/日 [122] 

消化汚泥発生量 241,630 m3/年 [122] 

SS 18,100 mg/L [122] 

DS 12 t/日 [122] 

バイオガス発生量 3,302,273 Nm3/年 [122] 

メタン濃度 60% 第 2 章 

CO2濃度 40% 第 2 章 

消化槽加温用バイオガス量 981,946 Nm3/年 [4] 

ガスエンジンのコジェネレーション熱量 5,445,436 kWh/年 [4] 

SS：Suspended Solids、DS：Dry Solids 
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図 5-1 評価対象フロー 

 

5.2.2  経済性評価の方法 

Vinardell ら[82]が用いた計算方法を参考として、式（13）によって均等化ガス原価

（Levelised cost of gas、以後、LCOG、円/Nm3）を求めた。本評価においては Vinardell ら

[82]と同様に人件費は含めないものとした。 

 

LCOG =  
CAPEX + ∑

（OPEXn − Rn）×（1+f）
n

（1+i）
n

T
n=1

∑
Vn

（1+i）
n

T
n=1

       (13) 

  

式（13）において、T はプロジェクト期間（年）、CAPEX は設備費の合計（円）、OPEXn

はプロジェクト n 年目の運転費の合計（円）、Rn はプロジェクト n 年目の廃棄 PLA の処理

収入（円）、Vnはプロジェクト n 年目の都市ガス導管注入量（Nm3）、f は消費者物価の前年

比上昇率、i は割引率をそれぞれ示す。プロジェクト期間は、下水処理場の機械・電気設備

の標準耐用年数とされる 15 年[13]に設定した。消費者物価の前年比上昇率 f は日本銀行の

目標値 0.020[123]、割引率は下水汚泥エネルギー化技術ガイドライン記載の 0.023[13]に設

定した。 
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設備費は物価高騰を考慮し、2023 年度の建設工事費デフレーター[124]を、設備金額が示

された文献の発行年のデフレーターで除した値を設備費に乗じた。また、据付場所による工

事費の変動を考慮して、設備費に一律 1.3[13]を乗じた。設備費の国庫補助に関しては、下

水汚泥エネルギー化技術ガイドラインのバイオガス導管注入ケーススタディ[13]と同様の

55%補助が適用されるケースを基本とし、一部補助がないケースの試算も実施した。費用関

数が示されている維持管理費の物価高騰の考慮については、2023 年度の消費者物価指数

[125]を、当該費用が示された文献の発行年度の消費者物価指数で除した値を維持管理費に

乗じた。 

日本ガス協会は、電力コストが最小化となる製造適地の選定、および製造技術進展と大型

化等により、2030年の合成メタン製造コスト 120円/Nm3を目指すことを公表している[126]。

このコストは熱量調整・付臭処理前の値であるが、都市ガス製造所で LNG と同時に既存設

備で処理を行う前提であるため、同処理によるコスト影響は軽微と考えられる。一方で、本

研究では下水処理場内で都市ガス導管への注入を想定していることから、熱量調整・付臭処

理による一定のコスト影響があると予想されるため、同処理コストも含めた LCOG を合成

メタンのコスト目標 120 円/Nm3と比較した。電力コストは、関西電力[127]の特別高圧電力

B で 20,000V または 30,000V 供給として、基本料金、力率割引、電力量料金の平均値、燃

料費調整額、市場価格調整額、および再生可能エネルギー発電促進賦課金の合計から、年間

の平均価格として 20 円/kWh に設定した。LCOG に影響が大きい因子（水素製造用電力コ

スト等）は感度分析を行い、コスト目標 120 円/Nm3を達成するための条件を確認した。 

 

(1)  バイオメタネーションおよび水素製造・貯蔵に関するパラメータ 

 本研究では菌体収率は無視することとし、水素およびバイオガス中 CO2 の反応体積比率

は 4:1 とした。第 2 章の実験結果より、バイオメタネーションを行っても消化汚泥中の有機

酸蓄積量の増加および汚泥分解率の変化は無く、またバイオガス発生量は水素注入前後で

変化しない設定とし、バイオメタネーション後のメタン濃度（水素を除いたメタンおよび

CO2の比率）は 85%に設定した。また、水素転換効率（1-（未反応水素量/水素添加量））は

第 2 章の実験結果より 98%とした。バイオメタネーション反応の発熱量は Jensen ら[25]に

よって示されている 252 kJ/mol-CO2 とし、100%の熱効率で消化汚泥の加温に活用される

とした。バイオメタネーションに関するパラメータ概要を表 5-2 に示す。 

表 5-2 バイオメタネーションに関するパラメータ 

項目 数値 引用 

水素および CO2の反応体積比率 4:1 [25] 

バイオガス中メタン濃度 85% 第 2 章 

水素転換率 98% 第 2 章 

BM 反応熱 252 kJ/mol-CO2  [25] 
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水素は、下水処理場に新たに受電設備および水電解装置を設置して、外部から電力を調達

し製造することとした。受電設備の設備費は 85,000 円/kW[128]、維持管理費の年額は吉岡

ら[129]の水素製造事業に関する報告を参考にして設備費の 3.8%に設定した。耐用年数は 15

年[130]とした。水電解装置の年間稼働時間は 8,760 時間とし、製造した水素は貯蔵するこ

となく消化槽に注入する想定とした（基本ケース）。水電解装置はアルカリ水電解装置を用

いることとし、西ら[131]と同様に設備費は 52,000 円/kW、電解電力原単位は 4.3 kWh/Nm3-

H2、維持管理費の年額は設備費の 2.0%、耐用年数は 10 年にそれぞれ設定した。プロジェ

クト期間は 15 年だが、10 年で耐用年数を迎えるため、残りの 5 年分の設備費も考慮した。

本設備費の計算方法は、Vinardell ら[82]と同様に式（14）～（16）に示す計算式でプロジェ

クト期間 15 年の設備費（CAPEX、円）を算出した。CAPEX0は 0 年目の設備費、CAPEX10

は 10 年目の設備費をそれぞれ示している。CAPEX15RV は 10 年目に更新した設備の 15 年

目の残存簿価である。f および i はそれぞれ消費者物価の前年比上昇率（0.02[125]）、および

割引率（0.023[13]））である。 

 

CAPEX =  CAPEX0 + CAPEX10 − CAPEX15RV       (14) 

 

CAPEX10 =  
CAPEX0×（1+f）

10

（1+i）
10               (15) 

 

CAPEX15RV =  
CAPEX0×（1+f）

15

（1+i）
15 ×

5

10           (16)           

 

基本ケースは常時水電解を稼働させることを想定したが、より経済的にバイオメタネー

ションを行う方策として、太陽光発電ならびに風力発電において余剰電力が発生し、電力コ

ストが安価となっている時間帯にのみ水電解装置を運転する運用が考えられる。この運用

の基礎検討として、電力コストおよび水電解装置の稼働率（1 日あたりの運転時間（h）を

24 h で除した値）を変化させた場合の、LCOG への影響を Vinardell ら[82]と同様の手法で

評価した。電力コストに関しては基本ケースで用いた 20 円/kWh に加え、15、10、5、0 円

/kWh での試算を行った。また、水電解装置の稼働率に関しては、基本ケースで必要な水素

量と同量の水素を、大容量の水電解装置を用いて製造し、水素をタンクに貯蔵した上で消化

槽に供給するプロセスを評価した。稼働率の設定は 5～100%の範囲とし、稼働率が低いほ

ど、大容量の水電解装置が必要となり設備費が高額となる設定である。本評価では、上記の

電力コスト 5 点それぞれにおいて、水電解装置稼働率 5～100%における LCOG を確認し

た。水素貯蔵タンクの設備費は 67,000 円/（Nm3-H2/h）、維持管理費の年額は設備費の 3.8%、

耐用年数 15 年に設定した[129]。水素製造・貯蔵に関するパラメータを表 5-3 に示す。 
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表 5-3 水素製造・貯蔵に関するパラメータ 

項目 数値 引用 

受電設備              設備費 

維持管理費 

耐用年数 

85,000 円/kW 

3.8%-設備費/年 

15 年 

[128] 

[129] 

[130] 

水電解装置               設備費 

電解電力原単位 

維持管理費 

耐用年数 

52,000 円/kW 

4.3 kWh/Nm3-H2 

2.0%-設備費/年 

10 年 

[131] 

[131] 

[131] 

[131] 

水素貯蔵設備             設備費 

維持管理費 

耐用年数 

67,000 円/（Nm3-H2/h） 

3.8%-設備費/年 

15 年 

[129] 

[129] 

[129] 

 

(2)  水素注入設備に関するパラメータ 

表 5-4 に水素注入設備に関するパラメータを示す。水素を消化槽内に注入するディフュ

ーザーは、第 2 章で用いたものと同様のものを用いることとした。価格はメーカーヒアリ

ング（2024 年 9 月 13 日）結果から設定した。配管工事費用は国土交通省が示している技

術導入ガイドライン[132]を参考に設定した。本評価の基本設定である水素の溶存を促進す

るためのバイオガス再循環設備について、第 2 章の水素および再循環バイオガスを同じ配

管で注入する場合（再循環方法①）に用いたバイオガスブロワの送気能力が 160 L/min（消

化槽の有効容積 2 m3）であったことから、有効容積 3,000 m3/基では 1,500 倍の 240 m3/min

の能力が必要と想定した。Zorg Biogas 社製バイオガスブロワ[133]で最もスペックが近いも

の（177 kW、消費電力 132 kW で送気能力 170 m3/min のブロワ、および消費電力 45kW で

送気能力 70 m3/min のブロワの組み合わせ）を用いることとし、価格は同社ウェブサイトよ

り 200,000 €/台に設定した。このバイオガスブロワ設定は、バイオメタネーションのみ実

施する場合に適用することとした。バイオメタネーションと混合消化を組み合わせる場合

は、バイオガス発生量が増加するため水素溶存量を増加させる必要があり、より高いガス循

環能力が必要と予想されることから、「バイオメタネーションと混合消化を組み合わせた場

合のバイオガス発生量」を「バイオメタネーションのバイオガス発生量」で除した値を設備

費および消費電力に乗じた値を設定した。また、第 2 章において、より効果的に水素を溶存

できる可能性が確認された、水素および再循環バイオガスを別々の配管で注入する場合（再

循環方法②）に用いたバイオガスブロワについては、送気能力 5 L/min（消化槽の有効容積

2 m3 の場合）より比例計算で有効容積 3,000 m3/基では 1,500 倍の 7.5 m3/min の能力が必

要とした。Zorg Biogas 社製のブロワ[133]で最もスペックが近いものは消費電力 11 kW で

送気能力 11 m3/min のブロワであり、価格は同社ウェブサイトより 6,300 €/台に設定した。

前述の再循環方法①を基本評価としつつ、再循環方法②と比較を行った。バイオガスブロワ
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は消化槽 5 槽それぞれに設置することとした。これらのブロワ購入時のユーロ円相場は

2024 年 10 月 23 日のレート 164.7 円/€を適用した。水素注入設備一式の耐用年数は 15 年、

維持管理費の年額は設備費の 5.0%に設定した。バイオガスブロワを運転するための電力コ

ストは維持管理費とは別に計上した。(1)記載の感度分析において、バイオガスブロワの電

力コストも変動する設定とした。例えば、水電解装置稼働率 10%、電力コスト 10 円/kWh

のケースを想定した場合、バイオガスブロワの運転時間のうち 10%は電力コスト 10円/kWh、

それ以外の 90%の時間は基本条件の電力コスト 20 円/kWh として、365 日常時稼働させる

設定である。なお、(1)記載の感度分析では、LCOG に影響の大きい水電解装置およびバイ

オガスブロワの電力コストのみ変動するものとし、他の設備に関しては電力コスト 20 円

/kWh の一定として評価した。 

 

表 5-4 水素注入設備に関するパラメータ 

項目 数値 引用 

ディフューザー        設備費 1,200 円/（Nm3-H2/h） － 

バイオガスブロワ 

再循環方法①        設備費 

消費電力 

再循環方法②      設備費 

消費電力 

 

200,000 €/台 

177 kW/ 

6,300 €/台 

11 kW/台 

 

[133] 

[133] 

[133] 

[133] 

配管工事費用 26.5×QH2+14,300 （千円/基） [132] 

設備一式の耐用年数 15 年 － 

設備一式の維持管理費 5.0%-設備費/年 － 

ユーロ円相場 164.7 円/€ － 

QH2 : 水素流量（Nm3-H2/h） 

 

(3)  バイオ天然ガス化設備、ガスホルダ、および都市ガス化設備に関するパラメータ 

 バイオ天然ガス化設備は高圧水吸収法であり CO2 を除去することで得られるメタン濃度

は 97%に設定した。ガスホルダはメタン濃度 97%のバイオガスを貯蔵する設備である。都

市ガス化設備は、酸素除去、CO2除去、熱量調整および付臭を行う設備であり、同設備処理

後は酸素濃度が 0.01%以下、CO2 濃度が 0.5%以下であり、かつ、総発熱量が 44.2～46.0 

MJ/Nm3の都市ガスが得られる設定である[6]。これらの設備に関するパラメータは全て下水

汚泥エネルギー化技術ガイドライン記載の値[13]を用いた。パラメータ一覧を表 5-5 に示

す。 
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表 5-5 バイオ天然ガス化設備、ガスホルダ、および都市ガス化設備のパラメータ一覧 

項目 数値 引用 

バイオ天然ガス化設備 

設備費 240,000,000×（QBG/3000）0.3 円 [13] 

ユーティリティ費 6,245,000×（QBG/3000）0.4 円/年 [13] 

補修費 3,025,000×（QBG/3000）0.4 円/年 [13] 

耐用年数 15 年 [13] 

精製ガス中メタン濃度 97% [13] 

メタン収率 97% [13] 

ガスホルダ 

設備費 76,000,000×（QBG/3000）0.3 円 [13] 

開放点検費 533,000×（QBG/3000）0.4 円 [13] 

耐用年数 15 年 [13] 

都市ガス化設備 

設備費 270,000,000×（QBG/3000）0.3 [13] 

ユーティリティ費 14,553,000×（QBG/2000）0.4 [13] 

補修費用 10,829,000×（QBG/2000）0.4 [13] 

分析費用 5,208,000×（QBG/2000）0.4 [13] 

耐用年数 15 年 [13] 

   QBG：バイオガス処理量（Nm3/日） 

  

(4)  廃棄ポリ乳酸加水分解物投入量に関するパラメータ 

 下水汚泥および PLAh の混合消化に in-situ バイオメタネーションを組み合わせる場合の

PLAh 投入量は、第 4 章の運転条件と同様の 1.4 kgCOD/m3/日に設定した。有効容積 3,000 

m3の消化槽 5 基に添加される PLAh 投入量は 7,665 tCOD/年である。PLA の完全燃焼の化

学式から 1.3 tCOD/t-PLA に設定し、廃棄 PLA からの PLAh 収率は第 3 章と同様の 98.5%

に設定した。これらから計算される必要廃棄 PLA 量は 5,835 t/年である。本研究では、十分

な量の PLA が日本に普及し、年間 5,835 t/年の PLA を回収できると仮定した。なお、平田

ら[134]の報告によると、PLA で代替可能な化石由来プラスチックは約 86 万 t/年と試算さ

れており、本研究で想定した PLA 量 5,835 t/年はその 0.7%に相当する量であり、本研究の

モデル処理場が立地するエリアで回収可能な量と考えられる。消化槽に添加する PLAh 濃

度は、第 3 章の結果と同様の 1,160 kgCOD/m3に設定した。PLAh 投入量は 7,665 tCOD/年

であることから 1 日当たりにモデル施設に投入される体積 PLAh は 18 m3/日である。 

 

(5)  廃棄 PLA 回収に関するパラメータ 

 現状、廃棄プラスチックは排出側が有償で処理を業者に依頼している。本研究においても

排出側から処理を行う下水処理場に費用を支払うスキーム設定とした。処理単価は PLA メ
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ーカーヒアリング（2024 年 2 月 26 日）から 35 円/kg に設定した。仮に PLA の処理収入単

価を 35 円/kg から下げることができた場合、排出側である使用者のメリットとなり PLA の

普及を促進できる可能性がある。この可能性を考察する目的で、処理収入単価は 0～35 円

/kg の範囲で感度分析を行った。 

 廃棄 PLA の運搬費用（運賃、燃料サーチャージ）は、近畿地方（2 府 5 県）から必要な

PLA 量（5,835 t/年）を人口比率に応じて週に 1 回の頻度で回収することとし、モデルとし

た下水処理場および各府県庁との距離と、距離別・車種別トラック運賃から計算[135], [136]

し、運賃を 17,022,557 円/年、燃料サーチャージを 168,548 円/年に設定した。設定根拠を

表 5-6 に示す。 

 

表 5-6 廃棄 PLA 回収のための運賃および燃料サーチャージの算定根拠 

  

人口 
運搬 

距離 
PLA 回収量 トラック台数 運賃 

軽油 

使用量 

燃料 

ｻｰﾁｬｰｼﾞ 

千人 km t/年 t/週 4t 車 10t 車 20t 車 円/週 円/年 L/年 円/年 

引用 [137]  － －  －  － － － [135] －  [138] [136] 

三重県 1,727 148 458 8.8   1   57,440 2,995,086 1,860 51,138 

滋賀県 1,407 65 373  
 

7.2   1   36,650 1,911,036 817 22,459 

京都府 2,535 56 673 12.9     1 43,000 2,242,143 945 25,987 

大阪府 8,763 4.8 2,325 44.6 1   2 68,210 3,556,664 197 5,406 

兵庫県 5,370 29 1,425 27.3   1 1 53,140 2,770,871 854 23,478 

奈良県 1,296 38 344 6.6   1   28,720 1,497,543 477 13,130 

和歌山県 892 78 237 4.5   1   39,300 2,049,214 980 26,951 

合計 21,990 - 5,835 112 1 5 4 326,460 17,022,557 6,129 168,548 

 

(6)  PLA 加水分解設備に関するパラメータ 

 PLA 加水分解設備に関するパラメータを表 5-7 に示す。1 日あたり、消化槽に対して濃

度 1,160 gCOD/L の PLAh を 18 m3/日で添加する設定であることから、本設備の乳 PLAh 製

造能力も同様の 18 m3/日、稼働日数は 365 日に設定し、槽容積 12 m3 のタンクで 9 m3 の

PLAh 製造を 1 日 2 回行うこととした。濃度 1,160 gCOD/L（比重 1.21、[139]）の PLAh を

18 m3/日得るために必要な水および PLA の量は、それぞれ 6 t/日および 16 t/日である（1 バ

ッチ当たりの投入量は半分の 3 t および 8 t）。反応槽はφ2.3 m×H2.9 m の円筒型とし、そ

の外側は全面が厚さ3.3 cmの高性能グラスウール断熱材（48 K相当、熱伝導率0.033 W/mK、

[140]）で保温されている設定とした。PLA の加水分解条件は第 3 章の実験結果に基づいて、

160℃、6 時間とした。加水分解に必要な熱量は、処理対象物の加温熱量、および容器から

の放熱量の合計とし、バイオ天然ガス化設備通過後のメタン 97%の精製ガスを効率 85%の

ガスボイラで燃焼させて得るものとした。加水分解に必要な熱量は以下の式（17）および

（18）によって求めた。さらに、この熱量を得るために必要な精製ガスの熱量は式（19）に
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よって求めた。 

 

𝑄𝑏𝑎𝑡𝑐ℎ = [(𝑇1 − 𝑇2) × (𝐶𝑤 × 𝑀𝑤 + 𝐶𝑃𝐿𝐴 × 𝑀𝑃𝐿𝐴) + 𝑄𝑠𝑖𝑑𝑒 + 𝑄𝑒𝑛𝑑𝑠] ÷ 3.6     （17） 

 

𝑄𝑦𝑒𝑎𝑟 = 𝑄𝑏𝑎𝑡𝑐ℎ × 2 × 365                                            （18） 

 

𝑄𝑔𝑎𝑠 = 𝑄𝑦𝑒𝑎𝑟 ÷ 0.85                                                （19） 

 

 Qbatchは 1 バッチ当たりで必要な熱量（kWh/バッチ）、T1は処理温度（160℃）、T2は加温

開始前の温度（25℃に設定）、Cwは水の比熱（4.183 MJ/t･K）、Mwは水の重量（3 t/バッチ）、

CPLAは PLA の比熱（1.38 MJ/t･K、[141]）、MPLAは PLA の重量（8 t/バッチ）、Qsideおよび

Qendsはそれぞれ、槽の側面および上底面からの放熱量（MJ/バッチ）を示している。Qsideお

よび Qendsは、槽寸法、処理温度・時間、および断熱材仕様に基づいて㈱八光電機の計算シ

ミュレーター[142]を用いて計算した。Qyear（kWh/年）は 1 年間で必要な加水分解熱量を示

しており、1 日 2 バッチ、365 日運転であることから、Qbatchに対して 2 および 365 を乗じ

て算出した。また、加水分解に必要な熱量は効率 85%のガスボイラで得る設定であること

から、必要なガスの熱量 Qgas（kWh/年）は Qyearを 0.85 で除することで求めた。 

PLA 加水分解設備のコストについて、PLA の加水分解と同様の温度・圧力条件で廃棄バ

イオマスを槽容量 8 m3 で処理する設備のコスト分析が Lucian ら[143]によって報告されて

いる。このコスト内訳の中から PLA の加水分解で不要な設備（脱水機、乾燥機、およびペ

レット化装置）を省いて槽容量 8 m3の設備費を算出し、本評価で必要な槽容量 12 m3の場

合の PLA 加水分解設備費を式（20）によって算出した[144]。  

CV = CV0
× (

V

V0
)

0.6

      （20） 

 

CVは槽容量 V（m3）の算出対象の設備費、CV0は槽容量 V0（m3）の既知の設備費用をそ

れぞれ示す。耐用年数は 10 年[143]とし、プロジェクト期間である 15 年以内に耐用年数を

迎えるため、10～15 年目に対応する設備費を考慮し、式（14）～（16）にて算出した。 

運転に必要な電力は、槽容量に比例するとして、Lucian ら[143]の研究データから算出し

た値 848,321 kWh/年（槽容量 8 m3）より槽容量 12 m3で 1,272,481 kWh/年とした。維持管

理費は Lucian ら[143]の報告を参考として設備費の 7.7%に設定した。得られる PLAh の貯

蔵設備および消化槽に PLAh を添加するためのポンプは本 PLA 加水分解設備に含まれてい

るものとした。  
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表 5-7 PLA 加水分解設備に関するパラメータ一覧 

項目 数値 引用 

PLAh 製造能力 18 m3/日 － 

稼働日数 365 日 － 

有効容積 9 m3 － 

槽容積 12 m3 － 

1 日の運転回数 2 回/日 － 

槽寸法 φ2.3 m×H2.9 m － 

断熱材厚み 3.3 cm － 

断熱材の熱伝導率 0.033 W/mK [140] 

PLA 加水分解温度 160℃ 第 3 章 

加水分解時間 6 時間 第 3 章 

加水分解設備加温用ガスボイラの熱効率 85% － 

設備費 1,4109,561 × (V/8)0.6 € [143], [144] 

維持管理費 7.7%-設備費/年 [143] 

ユーロ円相場 164.7 円/€ － 

消費電力量 848,321 × (V/8)  kWh/年 [143] 

耐用年数 10 年 [143] 

  V：槽容積（m3） 

 

5.2.3  環境性評価の方法 

年間の CO2排出量（電気、軽油および LPG 由来）を算出し、現状の都市ガス（CO2排出

係数 2.05 kg-CO2/Nm3、[145]）を本技術で製造される都市ガスで置き換えた場合の CO2削

減効果を確認した。評価範囲は図 5-1 の下線付き文字で示した範囲であり、電気は水素製

造および設備運転用、軽油は廃棄 PLA 回収のためのトラックの燃料用、LPG は都市ガス化

設備で実施する熱量調整用である。CO2排出係数を計算するにあたり、電力の再生可能電力

比率が 0～100%の範囲で感度分析を行った。 

第 2 章において、本評価で適用している水素および再循環バイオガスを同じ配管で注入

する方式（再循環方法①）に比べて、水素および再循環バイオガスを別の配管で注入する方

式（再循環方法②）は、より低動力で水素を消化汚泥に溶存できる結果が得られた。環境性

評価ではこれらバイオガス再循環方法の違いが CO2 排出量に与える影響を確認した。再循

環方法①および②で用いるガスブロワの消費電力はそれぞれ 177 kW/台 および 11 kW/台で

ある（表 5-8）。 

バイオガス天然ガス化設備でメタン濃度を 97%に精製するための消費電力量は国土交通

省が発行している技術導入ガイドライン[132]記載の 0.37 kWh/Nm3-バイオガスを用いた。

都市ガス化設備では、メタン濃度 97%のバイオガスに対し、酸素および CO2除去を行った
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後に、LPG 添加による熱量調整、および付臭剤の添加を行う。本設備で必要な消費電力量

は、下水汚泥エネルギー化技術ガイドライン[13]で示されているユーティリティ費用中の

LPG 以外の費用は全て電力コストであると仮定して、年間の必要電力量（134,076 kWh/年）

を算出し、本評価のバイオガス処理量と同ガイドライン記載のバイオガス処理量（2,000 

Nm3/日）の比の 0.4 乗値[13]を乗じた値を用いた。熱量調整で使用した LPG はプロパン

100%とし、メタン濃度 90%、プロパン濃度 10%の都市ガスを得る設定[13]とした。評価に

用いたパラメータ一覧を表 5-8 に示す。 

 

表 5-8 環境性評価に用いたパラメータ 

項目 数値 引用 

CO2排出係数        電力 

軽油 

プロパン 

都市ガス 

0.42 kg-CO2/kWh 

2.62 kg-CO2/L 

5.89 kg-CO2/Nm3-gas 

2.05 kg-CO2/Nm3 

[5] 

[146] 

－ 

[145] 

バイオガスブロワ消費電力 

再循環方法① 

再循環方法② 

 

177 kW/台 

11 kW/台 

 

[133] 

[133] 

バイオガス天然ガス化設備 

の消費電力量 
0.37 kWh/Nm3-バイオガス [132] 

都市ガス化設備の消費電力量 134,076×（VBG/2,000）0.4 kWh/年 [13] 

    VBG：バイオガス処理量（Nm3/日） 
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5.3  評価結果 

5.3.1  投入エネルギーおよび排出エネルギー 

表 5-9 にバイオメタネーション、およびバイオメタネーション+混合消化における、投入

エネルギー（混合汚泥、電力、軽油、PLA、および LPG）、および排出エネルギー（消化汚

泥、および都市ガス）の一覧を示す。バイオメタネーションの場合、購入電力量は 23,745,272 

kWh/年で、令和 3 年度のモデル下水処理場の消費電力 23,270,000 kWh/年[4]の 102%に相

当する量であった。また、排出エネルギーを投入エネルギーで除した値は 63%であった。

差分 37%の内訳で比率が大きかったものは消化槽の加温エネルギー（18%）で、次いで水

素注入設備（11%）、水電解装置での電力ロス（4%）、バイオ天然ガス化設備（2%）であっ

た。消化槽の加温に必要な熱量は 5.2.1 で記載した通り 10,425,937 kWh/年であるが、その

うち 25%はバイオメタネーション反応による発熱（2,582,090 kWh/年）で賄うことができ、

消化槽加温用に用いられるメタン必要量は 927,862 Nm3/年となる。消化槽加温分を差し引

いた精製ガスに対して熱量調整・付臭処理を行うことで、最終的に 1,996,858 Nm3/年の都

市ガスが得られる。仮に、メタネーションを消化槽の外部で実施し反応熱を放熱する場合は、

消化槽加温用のメタン必要量が増加するため、都市ガス製造量は 17%減少し、1,657,444 

Nm3/年となる。消化槽外でメタネーション反応を行う触媒メタネーションおよび ex-situ バ

イオメタネーションを適用する場合は、反応熱の有効利用が課題と考えられる。 

 バイオメタネーション+混合消化では、排出エネルギーを投入エネルギーで除した値は

71%であった。差分 29%の内訳で最も大きいものは水素注入設備（13%）で、次いで消化

槽の加温エネルギー（7%）、水電解装置での電力ロス（5%）、バイオ天然ガス化設備（2%）

であった。バイオメタネーション+混合消化はメタネーション反応量がバイオメタネーショ

ンの場合の約 3 倍であることからバイオメタネーションによる発熱量も 3 倍となり、消化

槽の加温に必要な精製ガスが減少している。また、本ケースでは PLA を加水分解処理する

ための熱量を精製ガスから得ることとしている。その必要メタン量は 78,765 Nm3/年

（870,788 kWh/年）で、PLAh から得られるメタンの熱量の約 3%であり、投入エネルギー

より多くのメタンエネルギーが得られることが示された。 

バイオメタネーション単独で実施する場合の購入電力量は現状の下水処理場の消費電力

量の 102%に相当する量であることを先に述べたが、国土交通省は「下水処理場の省エネマ

ニュアル（案）」を策定し、下水処理場の省エネルギー化を促進しており[147]、現時点では

大量の電力を調達してバイオメタネーションを実施することは非現実的である。ただし、将

来的に電力の CO2排出係数が減少する一方、都市ガスの CO2排出係数の低減が進まなかっ

た場合には都市ガスのカーボンニュートラル技術への需要が高まり、バイオメタネーショ

ンの下水処理場への適用可能性が高まると予想される。環境省[148]は 2030 年の電力の CO2

排出係数として 0.25 kg-CO2/kWh を見据えており、これは現状の係数（0.42 kg-CO2/kWh、

[5]）から 42%削減された値であるが、都市ガスの 2030 年の目標は合成メタン 1%導入（CO2

削減量は現状対比で約 1%程度）[128]にとどまっている。これらのことから、将来的に電力
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の CO2排出係数が減少する一方、都市ガスの CO2排出係数の低減が進まない可能性は高く、

都市ガスのカーボンニュートラル化技術であるバイオメタネーションの需要が高まると考

えられる。 

本研究で対象とした in-situ バイオメタネーションおよび混合消化を導入しない場合、本

モデル施設で発生するメタン発生量は 1,981,364 m3/年である。一方、バイオメタネーショ

ン、およびバイオメタネーションと混合消化の組み合わせで得られるメタン量は、それぞれ

2,725,034 m3/年および 7,148,899 m3/年であり、本技術導入前のメタン発生量対比で、それ

ぞれ 1.4 倍および 3.6 倍に増量することが確認された。 

 

表 5-9 投入エネルギー（混合汚泥、電力、軽油、PLA、および LPG）、および排出エネ

ルギー（消化汚泥及び都市ガス）の内訳 

  バイオメタネーション 

バイオメタネーション 

+ 

混合消化 

投入エネルギー合計  69,456,014 161,470,864 

混合汚泥※1 kWh/年 40,218,944 40,218,944 

電力 kWh/年 23,745,272 72,854,992 

水電解装置(水素製造量) kWh/年（Nm3/年） 14,576,228（3,389,821） 47,704,751（11,094,128） 

水素注入設備 kWh/年 7,752,600 20,338,268 

  PLA 加水分解設備 kWh/年 - 1,272,481 

  バイオ天然ガス化設備 kWh/年 1,221,841 3,208,113 

  都市ガス化設備 kWh/年 194,602 331,379 

軽油 kWh/年 - 64,763 

PLA※2 kWh/年(tCOD/年) - 27,551,669（7,665） 

LPG kWh/年（Nm3/年） 5,491,799（199,686） 20,780,496（755,594） 

排出エネルギー合計 kWh/年 44,152,250 113,619,206 

消化汚泥※3 kWh/年 18,313,866 18,313,866 

都市ガス kWh/年（Nm3/年） 25,360,096（1,996,858） 95,939,443（7,555,939） 

排出エネルギー÷ 

投入エネルギー 
% 63 71 

（参考）メタン製造量合計 kWh/年（Nm3/年） 30,126,765（2,725,034） 79,034,940（7,148,889） 

消化槽加温用 kWh/年（Nm3/年） 10,258,032（927,862） 2,982,555（269,779） 

PLA 加水分解装置加温用 kWh/年（Nm3/年） - 870,788（78,765） 

都市ガス用 kWh/年（Nm3/年） 19,868,737（1,797,172） 75,181,598（6,800,346） 

※1：Kobayashi ら[149]が用いている混合汚泥の高位発熱量 18.8 MJ/kg-DS、および表 5-1 に示す混合汚泥
投入量 21.1 t-DS/日から算出した。 

※2：Mizukoshi ら[150]が報告した PLA の高位発熱量 17.0 kJ/g、および廃棄 PLA 量 5,835 t/年より算出し
た。 

※3：※2 で算出した混合汚泥の熱量から、バイオガスに元々60%含まれているメタンの熱量を減じた値を消
化汚泥の熱量とした。 
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5.3.2  経済性評価 

(1)  都市ガス原価およびその内訳 

図 5-2 にバイオメタネーションのみ実施の場合と、バイオメタネーション+混合消化の組

み合わせを実施した場合の、得られる都市ガスの LCOG の内訳を示す（基本条件であるバ

イオガス再循環方法①を採用）。バイオメタネーション単独実施の場合は、設備費の国庫補

助 55%がありの場合およびなしの場合でそれぞれ LCOG は 350 円/Nm3および 391 円/Nm3

であり、国庫補助により原価が 41 円/Nm3低減されることが確認された。なお、国庫補助あ

りおよびなし、いずれの場合でも日本ガス協会から示されている 2030 年の合成メタン価格

目標 120 円/Nm3は上回った。より効率よく水素を溶存する設定の再循環方法②を採用した

場合の LCOG（国庫補助あり）は 253 円/Nm3（図 5-3）であり、再循環方法①対比で 97 円

/Nm3 安価であった。この結果から、バイオガスの再循環方法の適切な選定はバイオメタネ

ーションのコスト削減を実施するにあたり重要であることが示された。Michailos ら[83]の

研究において LCOG は 233～291 円/Nm3（164.7 円/€換算）と報告されている。本研究の

391 円/Nm3（国庫補助なし、再循環方法①）から都市ガス化設備に係るコストを除き、

Micailos らの条件と合わせた場合、LCOG は 345 円/Nm3となり、同先行研究の LCOG 対比

で割高であることを確認した。なお、再循環方法②を採用した場合の LCOG（都市ガス化設

備なし）は 241 円/Nm3であり、既往研究の範囲内であった。55%補助ありで再循環方法①

を採用した場合、都市ガス単価に占める費用割合の多い項目は、水電解装置 52%、水素注

入設備 30%、都市ガス化設備 10%であった。水電解装置費用の 98%は水電解装置の電力コ

ストであり、LCOG に対して電力コストの影響が大きいことが示された。 

 バイオメタネーション+混合消化の場合は、設備の 55%補助がありの場合およびなしの

場合でそれぞれ都市ガス単価は 241 円/Nm3および 268 円/Nm3で、バイオメタネーション

単独の場合と比べて約 100 円/Nm3程度安価となったが、 2030 年の合成メタン価格目標

120 円/Nm3は上回った。55%補助ありで再循環方法①を採用した場合の全費用（収入以

外）の中で割合が多い項目は、バイオメタネーション単独の場合と同様に水電解装置で、

割合は 65%であった。一方で、今回の試算では廃棄 PLA 処理収入を 35 円/kg で設定して

おり、PLA 回収量が 5,835 t/年の場合の収入は全費用の 12%の額に相当した。このことか

ら廃棄 PLA 処理収入が都市ガス単価に一定の影響を与えることを確認した。なお、再循環

方法②を採用した場合の LCOG は 175 円/Nm3となり、再循環方法①対比で 66 円/Nm3の

コスト削減が見込まれた。 

 第 1.1 節で述べた通り、バイオガス発電は広く普及している従来技術である。下水汚泥エ

ネルギー化技術ガイドライン[13]によると、本研究のモデル施設とほぼ同等のバイオガス発

生規模（3,285,000 Nm3/年）における FIT 制度を利用したバイオガス発電の経済収支は

42,680,000 円/年（売電収入から発電設備に係る維持管理費および設備費年価を減じた額）

と報告されている。従来技術であるバイオガス発電と同等の経済収支を得る場合、LCOG に

対して、42,680,000 円/年を年間で得られる都市ガス体積で除した値を利益として上乗せす
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る必要がある。即ち、バイオメタネーション単独、およびバイオメタネーション+混合消化、

それぞれの都市ガス単価設定は 371 円/Nm3 および 247 円/Nm3 となる（いずれも国庫補助

ありの場合）。FIT 制度を利用したバイオガス発電と同等の経済性を得るためには、これら

の単価設定に対応可能な値差支援制度等が必要である。 

バイオメタネーション単独実施の場合に LCOG の 10%を占めた都市ガス化設備に関する

費用について、本評価で適用した設備は、大阪ガス㈱の 13A のガス導管受入れ基準値の総

発熱量 44.2～46.0 MJ/Nm3
、酸素濃度 0.01%以下および CO2濃度 0.5%以下に対応する仕様

[6]である。表 5-10 に、日本、フランス、アメリカ（カリフォルニア州）およびカナダ（ケ

ベック州）の総発熱量、CO2濃度および酸素濃度の基準値の比較を示す。なお、日本で使用

されている都市ガスの 97%が 13A である。表 5-10 に示した海外の都市ガスの総発熱量の

基準はメタン単独でも到達可能である一方で、日本の 13A は熱量調整のための増熱が必須

である。また、都市ガス中の CO2 濃度および酸素濃度は今回挙げた国の基準値の中で最も

厳しい設定、あるいは個別協議となっている。仮に日本のガス会社においてこれらの基準値

が緩和された場合は都市ガス化設備に係るコストの低減（バイオメタネーション単独実施

の場合は LCOG の 10%）が期待される。 

LCOG の内訳を解析することで、バイオメタネーションにおいては電力コストおよび都

市ガス化設備、混合消化については廃棄 PLA 処理収入単価の影響が大きいことが確認され

た。（2）では電力コスト、（3）では廃棄 PLA 処理収入について、それぞれ感度分析を行い、

LCOG に対する影響を確認した。 

 

図 5-2 都市ガスの LCOG の内訳（再循環方法①）
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図 5-3 都市ガスの LCOG の内訳（再循環方法②） 

 

表 5-10 各国の導管受入れ基準の中の総発熱量、CO2濃度、および酸素濃度の比較 

 総発熱量 

（MJ/Nm3） 

CO2濃度 

（Vol%） 

酸素濃度 

（Vol%） 
引用 

日本 44.2 - 46.0 

0.5 ≧ 

または 

個別協議 

0.01 ≧ 

または 

個別協議 

[6], [151], [152] 

フランス 38.5 - 46.1 2.5 > 0.01 > [153] 

アメリカ 

(カリフォルニア州) 
36.1 – 42.8 3.0 ≧ 0.2 ≧ [153] 

カナダ 

(ケベック州） 
36.0 ≦ 2.0 ≧ 0.4 > [153] 

(2)  水電解装置用電力コストおよび水電解装置稼働率の感度分析 

 図 5-4 に再循環方法①を採用した場合の電力コスト別の水電解装置の稼働率および

LCOG の関係性を示す。グラフ上部の凡例は電力コスト（円/kWh）を示している。水電解

装置稼働率が低い程、大容量で設備費が高価な水電解装置を短時間で間欠運転する設定で

ある。2030 年の都市ガス単価目標 120 円/Nm3 対比で同等以下となる条件として、電力コ

スト 0 円/kWh で且つ水電解装置の稼働率 70%以上（即ち、年間の 70%以上の日数におい

て 0 円/kWh で電力を調達できる状態）が抽出された。一方、再循環方法②の場合（図 5-5）、

単価目標 120 円/Nm3 対比で同等以下となる条件として、電力コスト 5 円/kWh で且つ水電

解装置の稼働率 100%、および電力コスト 0 円/kWh で且つ水電解装置稼働率 25%以上が抽

出された。しかしながら、現実的に上記の条件での電力調達は困難である。 
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 都市ガスコストの低減には、コストの約 5 割（再循環方法①の場合）を占める水電解装置

用電力コストの削減が効果的と考えられ、そのためには電解電力原単位（本研究では 4.3 

kWh/Nm3-H2に設定）の改善が一つの対策になり得る。仮に電解電力原単位が改善され、電

力エネルギーの 100%が水素に変換されたと仮定すると電解電力原単位は 3.5 kWh/Nm3-H2

である。この条件で電力コスト 20 円/kWh で常時運転した場合の LCOG は 320 円/Nm3 で

あり、30 円/Nm3 のコスト削減が認められた。しかしながら、依然として 120 円/Nm3 を上

回っている。本技術によって得られるメタンを都市ガス利用するにあたっては、電解電力原

単位改善のための技術開発等に加え、目標単価の見直し、および値差支援制度の整備等が望

まれる。 

 

図 5-4 余剰電力発生時に集中して水電解を行う運転を想定した場合の水電解装置の稼働

率及び LCOG の関係（再循環方法①） 

 

図 5-5 余剰電力発生時に集中して水電解を行う運転を想定した場合の水電解装置の稼働

率及び LCOG の関係（再循環方法②） 
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(3)  廃棄 PLA 処理収入の感度分析 

 廃棄 PLA 処理収入単価および LCOG の関係性を図 5-6 に示す。基本設定の 35 円/kg で

は都市ガス単価は 241 円/Nm3 であった。現状の日本の PLA の国内市場は 5,000 t/年程度

[154]であり、本研究の設定値である 5,835 t/年の廃棄 PLA を回収するためには更なる PLA

の普及が必要である。現状の廃棄プラスチック類の一般産業廃棄物処理費用は 30～110 円

/kg[155]とされているが、仮に廃棄 PLA の産業廃棄物処理費用が現状の廃棄プラスチック

類の処理費用より安価となれば、処理費用が安価なプラスチックというメリットにより、

PLA の普及が進む可能性が考えられる。さらに、処理事業者側が廃棄 PLA を排出者から有

価買取することができれば、排出者は使用後の PLA を排出廃棄物として記録する必要がな

くなるメリットが生まれ、PLA の普及が加速的に進む可能性がある。排出者が 0.1 円/kg で

処理業者に廃棄 PLA を販売することを想定した試算を行った結果、LCOG は 278 円/Nm3

であった。目標単価 120 円/Nm3 は上回っているが、仮に都市ガス価格を 279 円/Nm3 以上

にできれば、廃棄物排出として記録する必要のないプラスチックとして PLA の普及を拡大

できる可能性がある。 

 

 

図 5-6 廃棄 PLA 処理収入単価および LCOG の感度分析 
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5.3.3  環境性評価 

今後再生可能エネルギーが普及し系統電力の化石割合が減少した場合、あるいは再生可

能電力を購入して電力の化石割合を減少させた場合を想定し、電力の化石割合および年間

の CO2 削減量の感度分析を実施した。また、本評価では、経済性評価で基本設定としたバ

イオガス再循環方法である、水素および再循環バイオガスを同じ配管で注入する方式（再循

環方法①）に加えて、水素および再循環バイオガスを別の配管で注入する方式（再循環方法

②）を評価し、バイオガス再循環方法と CO2排出量の関係を確認した。結果を図 5-7 に示

す。現在の電力の CO2 排出係数である 0.42 kg-CO2/kWh[5]を化石由来割合 100%に設定し

ている。数値が正の場合は化石由来の都市ガス対比で CO2 排出が削減されている状態であ

り、数値が負の場合は CO2排出量が増加している状態である。 

本技術の適用による CO2 削減効果を得るためには再循環方法①の場合、バイオメタネー

ション単独、およびバイオメタネーション+混合消化の場合でそれぞれ、電力の化石割合が

28%以下および 35%以下が必要であった。再循環方法②を適用した場合はそれぞれ、41%

以下および 47%以下が必要であり、再循環方法①は、CO2 削減効果を得るためには再循環

方法②と比べ再生可能電力の割合が 12~13%多く必要であった。 

化石由来比率が 100%の電力を用いて、再循環方法①を適用しバイオメタネーション単独

で生産した都市ガスの CO2排出係数は 5.76 kg-CO2/Nm3となり現在の都市ガスの CO2排出

係数の約 2.8 倍であった。また、Michalios ら[83]の研究において化石由来比率 100%の電力

で生産したメタンの CO2排出係数は 6.26 kg-CO2/Nm3であった一方、本研究で得られたメ

タン（都市ガス化設備除く）の排出係数は 5.13 kg-CO2/Nm3 であった。Michalios ら[83]の

数値との間に差異がみられた要因は、得られる全メタン中に占める水素由来メタンが本研

究の 1.5 倍多かったことから、より多くの電力を消費した点が挙げられる。また、両者の水

電解装置のエネルギー原単位の差も影響を与えた可能性がある。 

電力の化石由来割合が 0%の場合、バイオメタネーション単独、およびバイオメタネーシ

ョン+混合消化のシステム全体での年間の CO2 削減量はそれぞれ、2,917 および 11,021 t-

CO2/年であった。下水道統計[4]より、今回の評価のモデル下水処理場の令和 3 年度の CO2

排出量は 10,510 t/年であり、バイオメタネーション単独、およびバイオメタネーション+混

合消化それぞれで削減される CO2 排出量は同処理場の CO2 排出量のそれぞれ 28%および

105%に相当し一定の CO2排出量の削減効果が示された。また、従来技術であるバイオガス

発電との環境性の比較について、下水道統計[4]より、本モデル処理場の令和 3 年度のバイ

オガス発電量は 4,182,379 kWh/年であり、化石由来の電力の CO2 排出係数が 0.42 kg-

CO2/kWh[5]であることから、バイオガス発電による CO2 削減量は 1,798 t/年となる。脱炭

素化された電力を使用した場合のバイオメタネーション、およびバイオメタネーション+混

合消化の CO2削減量はこの値のそれぞれ 1.6 倍および 6.1 倍である。 

図 5-8 にバイオメタネーション単独、およびバイオメタネーション+混合消化で、再循環

方法①および②を適用した場合の使用電力の内訳を示す。いずれのケースでも水素を製造
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するための水電解電力が大半を占め、バイオメタネーション単独は使用電力全体の 61～

88%、バイオメタネーション+混合消化は 65～89%であった。また、再循環方法①に着目す

ると、水電解電力に次いで水素注入設備の使用電力の割合が高く、バイオメタネーション単

独およびバイオメタネーション+混合消化でそれぞれ使用電力全体の 33%および 28%を占

めた。一方、再循環方法②を用いた場合の水素注入設備の使用電力はバイオメタネーション

単独およびバイオメタネーション+混合消化でそれぞれ使用電力全体の 3%および 2%であ

った。このことからバイオメタネーションにて水素の溶存を促進するバイオガス再循環方

法を適切に選定することは、システム全体の省エネルギー化に貢献することが示された。 

 

 

図 5-7 電力の化石由来割合および年間 CO2削減量の関係 

 

 

          図 5-8 各ケースでの消費電力量の内訳 
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5.4  結語 

第 2 章～第 4 章で得られた実験データ、および各種機関の公開データを用い、大阪市の

下水処理場をモデルとしてバイオメタネーション、およびバイオメタネーション+PLAh の

混合消化を導入した場合のメタン増量効果、経済性、および環境性の評価を行った。 

バイオメタネーション、およびバイオメタネーションと混合消化の組み合わせで得られ

るメタン量は、本技術導入前のメタン発生量対比で、それぞれ 1.4 倍および 3.6 倍に増量

することが確認された。 

経済性評価において、バイオメタネーション単独の場合、LCOG は 350 円/Nm3（従来の

バイオガス発電同等となる利益を得るためには 371 円/Nm3）となり日本ガス協会から示さ

れている 2030 年の目標 120 円/Nm3を上回った。なお、バイオガス再循環方法の最適化を

行った場合に LCOG は 253 円/Nm3（97 円/Nm3のコスト削減）となる可能性が示された。

本技術によって得られるメタンを都市ガスとして利用するにあたっては、バイオガスの再

循環方法の最適化等の技術開発によるコスト削減、目標単価の見直し、および値差支援制

度等の整備が望まれる。また、バイオメタネーションに加えて廃棄 PLA 由来の PLAh を混

合消化する場合で、廃棄 PLA 排出者が 0.1 円/kg で処理業者に廃棄 PLA を販売することを

想定した試算を行った結果、LCOG は 279 円/Nm3であった。仮に都市ガスをこの価格と

することができれば、廃棄物排の記録が不要のプラスチックとして PLA を普及拡大できる

可能性がある。 

環境性評価において、バイオメタネーション単独、およびバイオメタネーション+混合消

化、それぞれのケースにて、電力の化石由来割合が 28%以下および 35%以下の場合に都市

ガスの CO2排出係数を下回ることが確認された。電力の化石由来割合が 0%の場合、バイオ

メタネーション単独、およびバイオメタネーション+混合消化において、モデル処理場の

CO2 排出量のそれぞれ 28%および 105%の CO2 削減が見込まれた。バイオガス発電の現状

の CO2削減量と比べ、脱炭素化された電力を使用した場合の CO2削減量はそれぞれ 1.6 倍

および 6.1 倍高いことを確認した。 

まとめとして、本技術の経済性に関して、得られる都市ガスの利益を従来のバイオガス発

電と同等にするためには単価を 247～371 円/Nm3 とする必要があり、この値は日本ガス協

会の 2030 年の目標価格 120 円/Nm3 を上回った。また、バイオガスの再循環方法の最適化

による 66～97 円/Nm3のコスト削減の可能性を確認した。一方、環境性（CO2削減量）に関

しては、再生可能電力の購入等で脱炭素化された電力を用いることで従来のバイオガス発

電対比で CO2 排出量の削減効果が得られることを確認した。本技術の実用化に向けて経済

性が課題であり、バイオガス再循環方法の最適化等の技術開発によるコスト削減、目標単価

の見直し、および値差支援制度等の整備が必要と考えられる。 
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 結論 
 

6.1  本論文の成果 

 本論文では、下水処理場の消化槽で得られるメタンを増量する方法として、水素を消化槽

に注入して実施する in-situ バイオメタネーション、および廃棄 PLA を溶解処理して得るこ

とを想定した PLAh を基質とする混合消化に焦点を当て、性状変動のある下水汚泥を使用

した in-situ バイオメタネーション、メタン発酵に適するバイオプラスチック種類の評価、

PLAh の半連続式の混合消化、in-situ バイオメタネーションと混合消化を組み合わせた場合

の運転性能の検証、およびこれらの経済性・環境性評価を行い、次に示す成果を得た。 

 

 第 2 章では、性状が日々変動する下水汚泥を基質としたパイロット消化槽に水素を注入

し in-situ バイオメタネーションを行い、運転安定性確認を行うとともに、水素転換促進の

ためのバイオガス循環方法に関する考察を行った。得られた主要な成果は以下の通り。 

1) 410 mL/LR/d の水素注入（H2/CO2比率は 2.7）によりバイオガス中のメタン濃度が平均

83.2%に上昇した状態で 30 日間の連続運転を行い、その場合の消化汚泥の pH は平均

で 8.2、水素転換率は 97.5%であった。また、水素注入前後の汚泥分解率はそれぞれ

44%と 42%であり、410 mL/LR/d の水素注入では汚泥分解率に殆ど影響を与えないこ

とを確認した。 

2) 610 mL/LR/d の水素注入（H2/CO2比率は 3.6）を行った場合、消化汚泥 pH は最大で 8.5

まで上昇し、バイオガス発生量は水素未注入の状態に比べて 44%低い値となった。こ

のことから、過度な水素注入はバイオガス発生量の低下を引き起こすことが示された。 

3) 水素注入とバイオガス再循環を別々の配管で行う場合は、水素注入とバイオガス再循環

を同じ配管で行う場合に比べて、同じ水素転換率を得るために必要なバイオガス循環

率が 96%低く済むことが確認された。この結果から in-situ バイオメタネーションにお

ける、バイオガス再循環方法の最適化に関する知見が得られた。 

4) 水素注入に応じて、水素資化性メタン生成菌の Methanobacteriaceae 科の相対存在率

の増加がみられた。同時にタンパク質分解能を有する Coprothermobacter 属の相対存

在率も増加した。このことから、水素注入がタンパク質等の上流側の基質の分解を促進

する可能性が示された。 

 

第 3 章では、各種プラスチックの加水分解性と、各加水分解物のメタン発酵適性、および

PLAh と下水汚泥の混合消化の半連続実験を行った。得られた主要な成果は以下の通り。 

1) PLA および PBS は水を溶媒として 160℃12 時間の加水分解処理を行うことで 100%の

可溶化率が得られた。一方で、PBAT および PHB は水で加水分解を行った場合の可溶

化率は約 30%であったが、乳酸水溶液を溶媒とすることで、可溶化率はそれぞれ 78%

および 100%に改善がみられた。他に評価した LDPE、PET、PP および PA66 はいず

れの溶媒を用いた場合でも可溶化率は 40%以下の低い水準であった。 



93 
 

2) PLA、PBS、PHB、PBAT の加水分解物のメタン発酵適性を評価したところ、未馴致の

汚泥を用いた場合において、PLAh からのバイオガス発生量が最も多かった。このこと

は、PLA が不定期に収取され PLAh が断続的に消化槽に添加された場合でもバイオガ

スに変換可能であることを示している。微生物反応の観点では PLAh のバイオガスへ

の転換は効率的に機能することが確認されたが、PLAh を不規則・断続的に供給する場

合は、PLA の前処理設備の設備コストに留意する必要があると考えられる。 

3) 下水汚泥と PLAh の混合消化実験においては、下水汚泥および PLAh の OLR はそれぞ

れ 2.3 および 2.4 gCOD/LR/d で運転を行った。安定的に運転することができ、PLAh か

ら 414 L/kgCOD-added のメタン発生を確認した。高濃度(1,160 gCOD/L)の PLAh を

用いることで、混合消化時の HRT は 19.3 日となり、下水汚泥のみの消化した場合の

HRT20 日に比べて僅か 0.7 日短いだけであった。よって、高濃度の PLAh を基質とし

た混合消化は従来の HRT を概ね維持することができることが示された。この結果は、

廃棄 PLA をバイオガスに転換して有効利用するにあたって、従来の汚泥消化に影響を

及ぼさない運転方法を検討する上で重要な知見となる。 

 

第 4 章では、下水汚泥と乳酸（一部 PLAh）の混合消化に加えて in-situ バイオメタネーシ

ョンを実施した場合の運転性能について調査した。得られた主要な成果は以下の通り。 

1)  パイロット規模実験では、RHinが 240 から 1,200 mL/LR/d に増加した場合、ƞHが 98.9%

から 84.4%に低下した。一方で、実験室規模実験では、RHinが 3,600 mL/LR/d の場合で

も ƞH は 95%以上を維持できており、パイロット規模実験での ƞH が水素の気液移動の

制限を受けていることが確認された。バイオメタネーションのスケールアップを行う

にあたっては、水素転換を促進する設備の適切な選定が必要である。 

2) パイロット規模実験において、水素注入の有無にかかわらず、乳酸の分解が確認できた。

乳酸からのメタン発生率はそれぞれ 310 ± 30 および 300 ± 30 mL/gCOD-added であ

り、理論上のメタン発生率（350 mL/gCOD）に近い値であった。このことは、廃棄ポ

リ乳酸がメタン原料として利用可能であることを示している。 

3) 消化汚泥の pH が 8.0 を超えた状態で水素を注入した場合、第 2 章と同様にタンパク質

分解菌である Coprothermobacter 属の増加が確認されたが、pH が 7.5～8.0 の状態で

水素を通入した際は、Coprothermobacter 属は増加せず、代わりにセルロース分解能を

有することで知られるFervidobacterium属およびDictyoglomus属の相対存在率の増加

が確認された。消化汚泥 pH の違いによって、水素注入により活性化される菌が異なる

可能性が示された。 

 

第 5 章では、バイオメタネーションのみの場合と、バイオメタネーションに加えて PLAh

の混合消化を行った場合で、得られるメタンを都市ガスとして導管注入する場合の経済性

および環境性を評価した。得られた主要な成果は以下の通り。 

1) 本研究でモデルとした下水処理場にバイオメタネーション単独、およびバイオメタネー
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ション+混合消化を導入した場合、得られるメタン量はそれぞれ 2,725,034 Nm3/年およ

び 7,148,889 Nm3/年であり、本技術導入前のメタン量（1,981,364 Nm3/年）対比で 1.4

倍および 3.6 倍に増量することを確認した。 

2)  バイオメタネーションのみの場合の経済性について、従来のバイオガス発電と同等の

経済収支を得るための都市ガス単価は 371 円/Nm3であり日本ガス協会から示されてい

る 2030 年の目標 120 円/Nm3 を上回った。なお、バイオガス再循環方法の最適化を行

った場合に 97 円/Nm3 のコスト削減が見込まれる結果が得られた。本技術によって得

られるメタンを都市ガスとして利用するにあたっては、バイオガス再循環方法の最適

化等の技術開発によるコスト削減、都市ガス目標単価の見直し、および値差支援制度等

の整備が望まれる。 

3)  バイオメタネーションに加えて PLAh の混合消化を行った場合の経済性について、廃

棄 PLA 排出者が 0.1 円/kg で処理業者に廃棄 PLA を販売することを想定した試算を行

った結果、LCOG は 279 円/Nm3であった。仮に都市ガスをこの価格とすることができ

れば、廃棄物排の記録が不要のプラスチックとして PLA を普及拡大できる可能性があ

る。 

4)  バイオメタネーションのみ、およびバイオメタネーションと混合消化を組み合わせた

場合、それぞれのケースにて、電力の化石由来割合が 28%以下および 35%以下の場

合に都市ガスの CO2排出係数を下回ることが確認された。 

5)  脱炭素化された電力を用いた場合、バイオメタネーションのみ、およびバイオメタネ

ーションと混合消化を組み合わせた場合において、モデル処理場の CO2 排出量のそ

れぞれ 28%および 105%の CO2 削減が見込まれた。これらの CO2 削減量は現状のバ

イオガス発電対比でそれぞれ 1.6 倍および 6.1 倍高い値であった。 

6） バイオメタネーションの経済性に関して、バイオガス発電と同等の経済収支を得るた

めの都市ガス単価は日本ガス協会の 2030 年の目標価格 120 円/Nm3 を上回っており

事業性の改善には技術開発によるコスト削減、目標単価の見直し、および値差支援制

度等の整備等が望まれる。一方、環境性（CO2削減量）に関しては、再生可能電力の

購入等で化石由来比率の低い電力を用いることで一定の CO2 排出量の削減効果が得

られることを確認した。本技術の実用化に向けて経済性が課題であることが示された。 

 

上記の各検討の成果から得られた、論文全体の成果を以下にまとめる。 

第 1.3 節で述べた通り、in-situ バイオメタネーション、下水汚泥と PLAh の混合消化、

およびこれらの組み合わせに関して、これまでは運転安定性に関する研究は十分ではな

く、メタン増量のポテンシャルは不明であった。本研究によって、in-situ バイオメタネー

ションで安定的に運転可能なメタン濃度およびその場合の消化汚泥 pH を見出し、下水汚

泥と PLAh の混合消化については実用的な HRT を維持したままメタンを増量できる運転条

件を確認した。バイオメタネーションと混合消化を組み合わせに関しては、水素添加条件

下でも PLAh が十分に分解することを確認した。これらの結果から得られた条件で消化槽
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を運転する場合、in-situ バイオメタネーションおよび混合消化を導入する前の下水処理場

に比べ、これらの技術を導入した場合はメタン量が 1.4～3.6 倍に増量することが確認され

た。本技術の経済性に関して、従来技術のバイオガス発電と同等の収支を得るためには、

日本ガス協会の目標単価 120 円/Nm3を上回る都市ガス単価の設定が必要であり、事業性

の改善には技術開発によるコスト削減に加え、目標単価の見直し、および値差支援制度の

整備が望まれる。一方、環境性に関しては、脱炭素化された電力を用いた場合、現状のバ

イオガス発電対比で 1.7～6.1 倍の CO2削減効果が確認された。これらのことから、本技

術は経済性の改善が必要であるものの、2050 年の日本のカーボンニュートラルに寄与する

技術であることが示された。 

 

6.2  今後の展望 

 本研究では、水素注入による in-situ バイオメタネーション、および廃棄 PLA を加水分解

した PLAh の混合消化は、下水処理場で発生するメタンの量を増量することができる有効

な手段であることを明らかにした。これらの技術の今後の展望を以下に示す。 

 

6.2.1  In-situ バイオメタネーション 

バイオメタネーションは都市ガスのカーボンニュートラル化に貢献する有望な技術であ

り、日本では下水処理場への導入を見据えた技術開発が進められている。バイオメタネーシ

ョンは In-situ 方式と Ex-situ 方式の 2 種類に大別され、本研究で対象とした In-situ バイオ

メタネーションは、既存の消化槽を活用することで設備費を低減できるメリットがある。一

方、実用化に向けた技術課題としては、実機の消化槽を対象とした研究が限られている点が

挙げられる。 

本研究で用いたパイロット消化槽では槽全体が均一になるよう撹拌を行っていたが、実

機の消化槽では撹拌に偏りが存在すると予想される。このため、水素注入時の消化汚泥の

pH 変化にも偏りが生じ、従来の嫌気性消化に悪影響を及ぼす可能性がある。また、実機消

化槽における水素の反応挙動に関する研究は限られており、水素注入部の水深、水素の気泡

サイズ、水素散気装置の配置などが与える影響の解析が必要である。 

In-situ バイオメタネーションの実用化に向けて、これらの技術課題の検証が期待される。 

 

6.2.2  下水汚泥と廃棄ポリ乳酸加水分解物の混合消化 

下水汚泥と他の有機物との混合消化は、下水処理場の負荷余裕を活用してメタンを生産

する有効な方法である。PLAh は炭素、水素、酸素原子を主成分とし、窒素を含まないため、

下水汚泥と混合消化を行う基質として適していると考えられる。本研究により、PLAh の適

切な投与量を守れば、下水汚泥の消化に悪影響を及ぼすことなく運転可能であることを確

認した。 
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一方、実用化に向けては、加水分解条件および加水分解装置に関する課題が残されている。

本研究では 160℃で 12 時間、または 130℃で 21 時間の条件で PLA を加水分解し PLAh を

得たが、より低エネルギーで効率的な加水分解を実現するためには、処理温度および時間の

最適化が必要である。また、加水分解装置については、高温の PLAh（主成分は乳酸）と繰

り返し接触しても腐食しない耐久性の高い素材の選定が求められる。 

今後は、廃棄 PLA を PLAh に効率的に溶解するための処理条件および耐久性のある処理

装置に関する知見の蓄積が期待される。 
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