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第１章 

 序論 

 

 

1.1.  エネルギー需給の現状 

1.1.1.  国際エネルギー情勢[1] 

世界経済は、2008 年の世界金融危機や 2012 年の欧州政府債務危機の影響が依然として残るも

のの、徐々に回復傾向に向かっている。米国では、景気回復基調を継続する経済とそれに付随す

る米ドル高やオイルシェール供給増による原油安を受けて、欧州や日本経済は緩やかな回復傾向

を示している。一方で、中国やインドなど新興国の経済は成長が鈍化しつつあり、特に世界経済

の牽引役とも言える中国経済は減速し続けており、資源価格下落の影響と相まって、新興国の景

気は下方に押されている。しかし、こうした国での減速の影響はあるものの新興国では依然とし

て高い経済成長率を維持しており、各国ごとに事情は違うものの、世界経済は緩やかに回復して

いると言える。 

2016 年 4 月に発表された国際通貨基金（IMF）の“World Economic Outlook”によると、2015

年の世界全体の実質 GDP は対 2014 年比＋3.1 %となった[2]。このうち、先進国の経済成長率は、

国内景気が好調な米国が牽引し、同＋1.9 %（米国；同＋2.4 %、ユーロ圏；同＋1.6 %、日本；同

＋0.5 %）となった。また、中国は同＋6.9 %、インドは同＋7.3 %となった。新興国全体での経済

成長率は同＋4.0 %であった。 

米国経済は、雇用･所得の改善で個人消費が押し上げられ、家計部門が牽引する景気拡大が続

いている。しかし、U.S. Energy Information Administration's (EIA)によると、2015 年のエネルギー

消費量は 2,458 Mtoe（石油換算百万トン）と、厳冬により急増した前年からは減少した[3]。一方、

オバマ政権が、エネルギー資源の堅調な開発･導入･効率的利用を掲げており、エネルギー国内生

産はシェール革命の効果による天然ガス･原油の増産などで、2010 年から 6 年連続で増加し、

2015 年に 2,221 Mtoe となった。 

欧州経済は、原油価格下落や財政緊張の緩和により個人消費の回復基調が強まり、経済成長の

緩やかな回復が見られる。しかし、設備投資は依然として世界金融危機以前のレベルを大幅に下

回っているため、欧州委員会は中長期的な経済成長のために 2015 年以降 3 年間で総額 3,150 億

ユーロ（ユーロ圏 GDP 比約 3 %）の新規投資プランを策定するなど経済成長を後押ししている。

EU28 ヶ国の実質 GDP 成長率は 2015 年に＋2.0 %と 3 年連続のプラス成長となった。しかし、本

格的な経済成長の回復は 2015 年からであり、また、環境負荷低減などのエネルギー政策の影響
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もあるため、EU28 ヶ国の 2014 年のエネルギー消費量は、世界金融危機後の 2009 年より小さい

1,606 Mtoe と 4 年連続の減少となった（Eurostat）[4]。 石油･石炭･天然ガスのいずれの化石燃料

消費量も減少した。他方、2014 年の EU28 ヶ国のエネルギー域内生産は、再生可能エネルギーが

増加したものの、原子力は横ばい、天然ガス・石炭･石油が減少し全体では 772 Mtoe と 4 年連続

で減少した。供給面では、エネルギー安全保障の観点から、ロシア天然ガスへの依存度を下げよ

うとする動きが見られ、東欧での LNG 受入基地の建設や、中央アジアからロシアを経由しない

天然ガスパイプライン建設計画などが進められている。 

米国、欧州に次いで世界大産の規模となる中国経済では、個人消費が好調な一方、人件費の上

昇、輸出競争力の低下などに伴う日本･欧州向けの輸出の減少、不動産投資の停滞を背景に、2015

年の GDP 成長率が 7 %を割り込んだ。中国国家統計局によると、エネルギー消費率は 2,980 Mtoe

となり、18 年ぶりに減少に落ち込んだ[5]。主要なエネルギー源は石炭で、エネルギー消費全体

の 64.1 %を占める。一方、エネルギー国内生産は増加を続け、2015 年には 2,534 Mtoe となった。

石油、再生可能エネルギーの国内資源の生産強化および輸入先の多様化を推進している。原子力

は、福島第一原子力発電所事故以降ペースダウンしたものの積極的な導入が続いている。 

 

1.1.2.  国際エネルギー需給[6] 

世界の一次エネルギー消費量は経済成長とともに増加を続けており、石油換算で 1965 年の 37

億トンから年平均 2.6 %で増加し続け、2014 年には 129 億トンに達した。特に 2000 年代以降ア

ジア大洋州地域の消費伸び率が高くなっている。しかし、先進国（OECD 諸国）では伸び率は鈍

化した。経済成長率、人口増加率ともに開発途上国と比較し低く留まっていることや産業構造が

変化し省エネルギー化が進んだことが影響している。世界のエネルギー消費量に占めるOECD諸

国のエネルギー消費の割合は、1965 年の 70.8 %から 2014 年には 42.5 %へと約 28 ポイント低下

した（Fig. 1-1）。  
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Fig. 1-1 世界のエネルギー消費量の推移（地域別、一次エネルギー） 

※ 1984 年までのロシアには、その他旧ソ連邦諸国を含む。toe は

tonne of oil equivalent の略であり石油換算トンを示す。 

出典：BP 「Statistical review of world energy 2015」を基に作成 
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次に、Fig. 1-2 にエネルギー源別の世界の一次エネルギー消費量の動向を示す。周知の通り、

石油は今日までエネルギー消費（一次エネルギー）の中心となってきた。発電用等では他のエネ

ルギー源への転換も進んだものの、堅調な輸送用燃料消費に支えられ 1971 年から 2013 年にかけ

て年平均 1.3 %で増加し、依然としてエネルギー消費全体で最も大きなシェア（2013 年時点で

31.4％）を占めた。この同じ期間に、石油以上に消費量が伸びたのが天然ガスと石炭である。天

然ガスは、特に気候変動への対応が強く求められる先進国を中心に、発電用はもちろん、都市ガ

ス用の消費が伸びた。石炭は発電用の消費が堅調に増加し、特に近年は、経済成長著しい中国等、

安価な発電用燃料を求めるアジア地域において、消費量が拡大した。しかし、2015 年 12 月に開

催された COP21(気候変動枠組条約第 21 回締約国会議)において、2020 年以降の全ての国が参加

する公平で実効的な国際枠組みであるパリ協定が採択され、同協定には主要排出国を含む全ての

国が削減目標を提出・更新し、レビューを受けることや温室効果ガス排出量の削減によって産業

革命前と比べた気温上昇を 2 度より十分下方に抑えること、さらに 1.5 度までに抑えるよう努力

することが盛り込まれた。今後、同協定の実施により、各国の排出削減に向けた取組が進み、石

炭を始めとした化石燃料の消費に変化が起こる可能性がある。一方、同じ期間で伸び率が最も大

きかったのは原子力（年平均 7.5 %）と新エネルギー（同 8.8 %）だったが、2013 年時点のシェ

アはそれぞれ 4.8 %及び 1.2 %と、エネルギー消費全体に占める比率は未だに大きくない。近年は

太陽光発電を中心に発電コストが低下しており、今後新エネルギー比率は拡大すると予想される。  

Fig. 1-2 世界のエネルギー消費量の推移（エネルギー源別、一次エネルギー） 

 ※「可燃性再生可能エネルギー他」は、主にバイオマス燃料。 

 出典：IEA「Energy Balance 2015」を基に作成 
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世界の最終エネルギー消費は、1971 年から 2013 年までの 42 年間で約 2 倍に増加した。部門

別では、鉄鋼・機械・化学等の産業用エネルギー消費が 1.9 倍、家庭や業務等の民生用エネル

ギー消費が 1.9 倍であるのに対して、輸送用エネルギー消費は 2.7 倍も増加した。輸送用が大き

く増えた理由は、この間に世界中でモータリゼーションが進展し、自動車用燃料の需要が急増

したことによると考えられる。この結果、輸送用のエネルギー需要が占める割合は 1971 年の

22.7 %から 2013 年には 27.8 %へと約 5 ポイント増加した（Fig. 1-3）。 
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Fig. 1-3 世界のエネルギー需要の推移（部門別、最終エネルギー） 

 ※ 前表の消費量合計より少ないのは、本表には発電用およびエネルギー産業の 

自家使用等が含まれていないためである。 

 出典：IEA「Energy Balance 2015」を基に作成 
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1.2.  石油資源の現状[6] 

1.2.1.  世界の石油埋蔵量 

世界の石油確認埋蔵量は 2014 年末時点で 1 兆 7,001 億バレル（オイルサンドを除く）であり、

これを 2014 年の石油生産量で除した可採年数は 52.5 年となった。1970 年代の石油ショック時に

は石油資源の枯渇問題も深刻に懸念されたが、回収率の向上や追加的な石油資源の発見・確認に

よって、1980 年代以降、可採年数はほぼ 40 年程度の水準を維持し続けてきた。最近では、ベネ

ズエラやカナダにおける超重質油の埋蔵量が拡大していることもあり、可採年数はむしろ増加傾

向にある。 

 Fig. 1-4 に世界の原油確認埋蔵量を示す。2014 年末時点では、世界最大の確認埋蔵量を保有し

ているのはベネズエラであり、長らく 1 位の座を保っていたサウジアラビアは、2010 年以降は 2

位となった。ベネズエラの確認埋蔵量は 2,983 億バレルと世界全体の約 17.5％のシェアを占めて

いる。サウジアラビアの確認埋蔵量は 2,670 億バレルで世界シェアは約 15.8％、以下、カナダ

（1,729 億バレル、シェア約 10.2％）が 3 番目に大きく、その次はイラン（1,578 億バレル、シェ

ア約 9.3％）、イラク（1,500 億バレル、シェア約 8.8％）、ロシア（1,032 億バレル、シェア約 6.1％）、

クウェート（1,015 億バレル、シェア約 6.0％）、アラブ首長国連邦（978 億バレル、シェア約 6.0％）

と主に中東産油国が続く。中東諸国だけで、世界全体の原油確認埋蔵量の約半分を占めている。 
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7.6%

アジア大洋州
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イラン
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その他中東

2.2%

ベネズエラ
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米国
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カナダ

10.2%
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2.5%

ロシア

6.1%

その他旧ソ連邦諸国
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4.8%

中国

1.1%

アジア大洋州

その他

1.4%

欧州

0.8%

7,001

52.5

Fig. 1-4 世界の原油確認埋蔵量（2014 年末） 

出典：BP「Statistical Review of World Energy 2015」を基に作成 
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最近では、これまでの在来型の石油とは異なった生産手法を用いて生産されるシェールオイル

に対する関心が高まってきている。2013 年 6 月に U.S. Energy Information Administration's (EIA)が

発表した資料では、世界のシェールオイルの可採資源量は 3,450 億バレルと推定されており、主

なシェールオイルの資源保有国は、米国、ロシア、中国、アルゼンチンなどとなっている（Fig. 

1-5）[7]。 

 

 

  

Fig. 1-5 シェールオイル・シェールガス資源量評価マップ 

 ※ 「可採資源量」とは、技術的に生産することができる石油資源量を表したも

ので、経済性やその存在の確からしさ などを厳密に考慮していないという点で、

「確認埋蔵量」よりは広い範囲の資源量を表す。 

出典：EIA「Technically Recoverable Shale Oil and Shale Gas Resources」 
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1.2.2.  原油価格の動向[1] 

2015 年の原油価格は原油価格市場において主要な位置を占める原油のひとつである欧州産の

軽質油である Brent 原油価格に着目すると、Brent は 36.1 ドル／バレルを下値に最高値は 67.8

ドル／バレル、年平均値は 53.6 ドル／バレル（前年比－45.9 ドル／バレル）、同様に、国際的

な原油価格の指標とも言われる米国産の軽質原油である WTI（West Texas Intermediate）では

34.7 ドル／バレルを下値に最高値は 61.4 ドル／バレル、年平均値は 48.8 ドル／バレル（同－

44.2 ドル／バレル）となり、2014 年価格の２分の１程度まで下落した。 

原油価格は 2011 年から 2013 年の３年間、Brent で年平均 100 ドル／バレル以上の高値圏で推

移していた。しかし、2014 年の夏場以降、米国のシェールオイルを中心とする非 OPEC 供給の

増加や OPEC によるシェア維持方針などで供給過剰の状態に陥り急落した。その後も下落し、

2016 年 1 月には Brent で 30.8 ドル／バレル、WTI で 31.70 ドル／バレルと、2014 年価格の３分

の１以下まで下落した。しかし、ドル安の進行、米国での原油生産量の減少などから、足元で

は上昇基調にあり、2016 年 4 月、Brent は 43.3 ドル／バレル、WTI は 42.0 ドル／バレルの水準

まで回復した。 

原油市況は、2016 年 6 月に開催された OPEC 定例総会で需要の正常化が予想され、低原油価

格の継続を受けた米国の減産の程度にもよるが、急激な地政学的リスクの高まりなどによって

は、今後、上昇基調が続く可能性もある。 

 

1.2.3.  石油の安定確保[8] 

化石資源は限りあるものであるため、資源確保への取り組みや、緊急時に対応するため、石

油を安定的に供給するための対応に努める必要がある。 

1973 年に勃発した第一次石油危機の後、世界各国で緊急時対策が進められる中で、1974 年 11

月には先進石油消費国により国際エネルギー機関（IEA）が設立され、90 日分の石油備蓄義務を

含む石油緊急融通制度が創設された。日本では、1973 年 12 月に、緊急時における石油需給や価

格に関する緊急時二法（「国民生活安定緊急措置法」および「石油需給適正化法」）が施行される

とともに、1975 年には IEA の石油備蓄義務に基づいて、「石油備蓄法」が制定され、翌 1976 年

4 月に施行された。その後、1978 年には第二次石油 危機、1990 年にはイラク軍のクウェート侵

攻に端を発した湾岸戦争による原油供給の一部遮断等を経験したが、石油備蓄の一部取崩し、行

政指導に基づく価格管理、需給管理等の諸対策により、また省エネルギー意識の浸透により、国

民生活および日本経済への影響を最小限度に留めてきている。 

石油消費量の 99％以上を輸入に依存する日本にとって、海外での石油・天然ガスの自主開発

は、一定量のエネルギーの長期安定的確保のみにとどまらず、産油国との相互依存関係の構築・

強化や、産油国国営会社やメジャー資本との事業連携基盤の醸成等、エネルギーの安全保障上大

きな意義をもっている。 
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独立行政法人石油天然ガス・金属鉱物資源機構による支援体制の下に、2013 年 6 月現在、我

が国の企業は、中東、東南アジア、アフリカ、南北アメリカ、オーストラリアおよび旧ソ連諸国

等の世界各地で 146 のプロジェクトを手がけ、その内 71 プロジェクトで開発に成功し、石油・

天然ガスの商業生産を行っている。これら自主開発された石油・天然ガスの「自主開発比率」は、

国内需要量の 22.1％に達している。 

石油需要に関しては上述の通り、日本や欧州では緩やかな減少が見込まれているが、世界全体

では新興国を中心に引き続き増加していくと予測され、IEA の見通しでは、2035 年には 1 億 140

万バレル/日への増加が見込まれている。また、石油価格は、急落･再上昇とめまぐるしく変動す

る市況を経て現在に至っているが、こちらも上述の通り、国際エネルギー機関をはじめとする諸

機関も長期的な油価上昇を予測している。 

これらの状況を背景に、石炭のガス化および液化のほかカナダのオイルサンド、ベネズエラの

超重質油（オリノコタール）等、技術面や生産・物流コスト面から商業化が困難とされる非在来

型石油燃料の開発が積極的に進められており、開発利権確保を巡る競争も活発化してきている。

また、近年は地球温暖化対策の観点からバイオ燃料への取組みも活発化してきている。 

このような状況の下に、我が国の石油産業は、2006 年以降カナダやベネズエラの超重質油の

輸入検討に向け現地調査団を派遣、2009 年にはベネズエラ、オリノコ川流域（オリノコベルト）

の新規 2 鉱区の開発事業に対し企業グループが参加する等、積極的な取り組みを展開している。

また米国のシェールガス開発の隆盛を鑑み、複数の企業グループが 2009～2011 年にかけて北米

のシェールガス・タイトオイル開発プロジェクトに参入し、ＬＮＧ輸入をも視野において積極的

な事業展開を図っている。 

また、バイオ燃料に関しては、石油業界として本格導入へ積極的に協力することを決定し、2017

年度にバイオエタノールを原料とする ETBE（ethyl tert-butyl ether）を混合したバイオガソリン

194 万 kl（原油換算 50 万 kl）の導入目標を設定している。これまでのバイオ燃料への取り組み

としては、石油業界は 2007 年 5 月に関東圏の 50 ヶ所のサービスステーションで試験販売を開

始、2008 年度には大阪、宮城などを含む 100 ヶ所のサービスステーションで拡大実施した。試

験販売は 2008 年度で終了し、2009 年度には 2010 年度からの本格導入に向けて 20 万 kl のバイオ

ETBE の導入を開始し、2010 年度に目標の 84 万 kl 導入を達成した。2014 年 2 月時点では、全国

約 3,360 ヶ所のサービスステーションでバイオガソリンの販売展開に至っている。2010 年 11 月

にはエネルギー供給構造高度化法に基づき、2011 年度から石油供給事業者によるバイオエタノ

ールの利用（ETBE での利用含む）が義務化されており、東北大震災による一時的な影響は生じ

てはいるものの、引続き導入量の拡大を目指すこととしている。 
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複雑な世界情勢や過去の経験則からみても、今後のエネルギー市場動向を予測するのは困難だ

が、我が国においてはエネルギー資源の海外依存状況が変わるわけではなく、これまで以上に自

主開発原油・天然ガスの確保に努めるとともに、原油輸入地域の分散化と中東依存率の低減さら

には非在来型燃料の将来的な導入にも布石を打ち続けなければならないであろう。 

 

1.3.  化石資源の枯渇と重質油の利用[9, 10] 

先に示したとおり、一次エネルギーの消費は増加する一方で、石油の埋蔵量は限りあるもので

ある。電気の利用、人口増加によって社会のエネルギー消費量は飛躍的に高まり、世界大戦後の

工業化と自動車の発展によってここ 50 年のエネルギー消費は加速度的に増大した。中でも石油

はエネルギー源として優れた特性を持っており、現在もなお、世界のエネルギー需要の多くを占

めている。現代社会は石油文明といわれるほどで、自動車のガソリンをはじめ、衣料品、生活用

品、建材、生鮮食料品の包装などの石油製品が溢れている。石油は化石燃料の中でも最も優れた

特性をもっており、体積当たりのエネルギー密度が高く、液体であることから採掘、輸送、貯蔵

が容易である。また、ガソリンや灯油などの石油製品も比較的簡単なプロセスで生産でき、生産

までのエネルギー損失が少ない。しかしながら、石油は何億年もかけて太古の植物や動物から形

成された有限な資源であり、今のペースで使い続ければいずれは底をつく。Table 1-1 に世界の原

油埋蔵量、産油量、可採年数の推移を示す。可採年数は可採埋蔵量（R）と年間原油生産量（P）

の比（R/P）でされ 2015 年末での可採年数は約 50 年となっている[11]。 

原油の採掘技術や生産技術の進歩によって原油の可採年数は年々増加しているが、いずれは減

少に転ずる。原油はこれまでに原始埋蔵量の約１／３が消費され、未確認埋蔵量を加えても可採

年数は約 60 年程度にしかならないと言われていた[12]。それに対して、オイルシェール（石油の

元となる有機物を含む堆積岩）、オリノコタール（ベネズエラ・オリノコ川流域に存在する重質

油）、オイルサンド（高粘度の重質油を含む砂・砂質岩）等の類似資源は豊富に存在し、カナダ

のアルバータにある Athabasca オイルサンドだけでも、1680 億バレルの採取可能なビチュメン埋

蔵量を持つことがわかっている[13]。つまり、これらの重質油の技術開発が進めば可採年数はこ

れまでの倍以上となることが期待される。さらに、Fig. 1-6 に示すとおり、重質油は世界中に広

く存在しているため、現在の中東依存を緩和することができ、地政学的リスクや輸送コストの低

減といったメリットもあげられる。一方、原油を常圧蒸留した際に生成する常圧残油や、減圧蒸

留した際に生成する減圧残油などの重質油も硫黄分や重金属の含有量が高く、有効利用法が確立

していない。こうした未利用の炭素資源の有効利用が望まれる。そのため、これらの原油精製過

程で副生する残油や豊富に埋蔵される天然の重質油を有効に軽質化する技術開発が早急に求め
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られており、こうした資源の利用技術の開発がなされれば、化石資源の乏しい日本においても、

石油代替資源を確保できるだろう。 

 

 

  

Table 1-1 世界の原油埋蔵量、産油量、可採年数の推移 （単位：10 億バレル） 

出典：BP Statistical Review of World Energy June 2016 

年 年末埋蔵量（R) 年間生産量（P） 可採年数（年）（Ｒ／Ｐ）

1990 1009.2 23.7 42.6
1991 1000.9 23.4 42.7
1992 1006.8 23.8 42.3
1993 1009.0 23.8 42.4
1994 1009.2 23.5 43.0
1995 1016.9 23.8 42.8
1996 1036.9 24.6 42.2
1997 1037.9 25.4 40.9
1998 1052.9 25.7 41.0
1999 1034.0 25.2 41.0
2000 1046.4 26.2 39.9
2001 1053.7 27.1 38.9
2002 1047.7 25.8 40.6
2003 1147.7 28.0 41.0
2004 1188.6 29.3 40.6
2005 1200.7 29.6 40.6
2006 1208.2 29.8 40.5
2007 1261.0 29.7 42.4
2008 1332.4 29.9 44.5
2009 1333.1 29.2 45.7
2010 1383.2 29.9 46.2
2011 1652.6 30.5 54.2
2012 1687.3 31.5 53.6
2013 1701.0 31.6 53.8
2014 1700.1 32.4 52.5
2015 1697.6 33.5 50.7



12 

 

 

  

  

Å埋蔵量豊富

Å地政学的リスク少

Å輸送距離短

約7500km

約10000km

サウジアラビア
可採埋蔵量：2670億バレル

カナダオイルサンド油
可採埋蔵量：1730億バレル

原始埋蔵量
1兆バレル（石油換算）
Extra-heavy Oil & Bitumen

Oil shale

ベネズエラオリノコタール
可採埋蔵量：2980億バレル

Fig. 1-6 重質油利用の優位性 

出典：BP「Statistical Review of World Energy 2015」を基に作成 
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1.4.  重質油の有用性 

重質油には、石油精製過程で副生する常圧・減圧残油と、オイルシェール、オリノコター

ル、オイルサンドなどの非在来型石油がある。 

 

1.4.1.  常圧残油・減圧残油  

常圧残油・減圧残油とは、蒸留工程の精留塔の底部から抜き出される油のことであり、Fig. 1-

7 のように原油を精製した際に副生する[14]。常圧残油は、原油を常圧蒸留した際にガス、ガソ

リン、ナフサ、灯油、軽油が分離された後の残油である。常圧残油の一部は減圧蒸留されて潤滑

油、ワックスなどが分離され、さらに重質な減圧残油が生成する。常圧残油と減圧残油の一部は

分解されて、ガソリンが得られる。 

代表的な原油から生成した常圧残油と減圧残油の収率と不純物の含有量をTable 1-2に示す[15]。

表より、原油からガソリンなどの有用成分を分離すると同時に、多量の常圧・減圧残油が生成す

ることがわかる。また、これらの残油は主にアスファルトの原料として利用されているが、硫黄

や V、Ni などの重金属が残油に含まれるため、取り扱いが困難である。Fig. 1-8 にペトロリオミ

クスと呼ばれる様々な分析により得られた重質油アスファルテンの構造モデルを示す[16]。この

ように残油には芳香環が多く含まれ、H/C 比が低い。これらの残油の軽質化技術が確立すれば、

有限な石油資源を無駄なく利用できる。 
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Fig. 1-7 石油精製プロセスの概略図 
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  Kuwait Iranian 

heavy 

Iranian 

light 

Arabian 

light 

AR yield / vol% 50.0 50.6 51.2 51.9 

residual carbon / wt% 9.7 9.4 7.0 7.0 

asfaltene / wt% 2.6 4.0 1.6 2.2 

S / wt% 4.1 2.7 2.4 2.8 

N / wt% 0.23 0.38 0.20 0.12 

V / wt ppm 45 165 63 28 

Ni / wt ppm 15 55 29 8 

VR yield / vol% 20.0 19.5 13.3 14.0 

residual carbon / wt% 21 23 20 20 

asfaltene / wt% 5.6 8.9 4.5 5.5 

S / wt% 5.6 3.5 3.5 4.3 

N / wt% 0.70 0.78 0.50 0.32 

V / wt ppm 130 450 225 70 

Ni / wt ppm 30 130 70 20 

 

  

Table 1-2 代表的な原油から生成した常圧残油と減圧残油の収率と不純物の含有量 
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Fig. 1-8 代表的なアスファルテン凝集体の模式図[17] 

分子間の会合は、酸-塩基相互作用および水素結合 （青色）、金属配位錯体 （赤色）、

疎水性ポケット（オレンジ色）、π-πスタッキング（緑色） 
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1.4.2.  非在来型石油 

非在来型石油には、オイルサンドビチュメンやシェールオイルなどがある。オイルサンドビチ

ュメン（以降ビチュメンと表記）とは、地下に堆積している砂の表面に油が付着したものの総称

であり、その油がビチュメンである。Fig. 1-9 にビチュメンの模式図を示す。ビチュメンはアス

ファルテンがマルテンに周りを囲まれた状態(解膠状態)であると考えられている[17]。 

ビチュメンは重質成分であるアスファルテンと軽質成分であるマルテンの 2 つから構成され

ている。アスファルテンは全体の分子量が 1000～100000 の縮合多環芳香族が層状に重なった集

合体であると考えられている。また、最近の研究から、巨大分子であるアスファルテンは 5～10

環の縮合芳香環を核とする分子量 500～1000 のユニットで構成されているという報告もされて

いる[18]。マルテンはレジンとその他の油分にさらに分けることができ、レジンは分子量 500～

50000 の縮合多環芳香族、油分は分子量 300～2000 のパラフィン、ナフテン、芳香族であると考

えられている。 

ビチュメンは重質で粘性の高い油であるため、そのほとんどが in-situ 採取法（地下採取法）に

より回収されている。in-situ 法には火攻法、CSS（Cyclic Steam Stimulation）法、スチームドライ

ブ、SAGD（Steam Assisted Gravity Drainage）法などがあるが、中でも注目されているのが SAGD

法である。原油価格が近年のように下落する以前の 2014 年前半時点では、新規の露天掘りプロ

ジェクトには延期や棚上げされるものがあったが、SAGD 法を用いたオイルサンドの新規生産計

画や拡張計画は多数存在し、オイルサンドプロジェクトへの投資は、露天掘り＋アップグレーデ

ィングから、SAGD 法＋希釈による輸送に移っていく傾向にある[19]。 

Fig. 1-10 に SAGD 法の概略図を示す。SAGD 法は、地中のオイルサンド層の中に 2 本の水平

坑井を上下 5 m ほど離して堀り、上の水平坑井からは水蒸気を圧入してビチュメンを溶かし、下

の水平坑井で溶けたビチュメンを集めて生産するという採取法である。SAGD 法は他の in-situ 法

と比較して、回収率が高く、一坑井当たりの生産量が大きいこと、連続操業が可能なこと、1バ

レルのビチュメンを生産するのに必要な水蒸気が少なくて済むことなど様々な利点がある。しか

し、ビチュメンの粘度や比重はとても高く、そのままではパイプライン輸送ができないため、井

戸元でナフサによる希釈や熱分解装置などの改質が必要となる。この小規模分散型生産に対応し

たオンサイトの改質方法の開発が急務となっている。 
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マルテン
レジン：分子量500～50000
⇒縮合多環芳香族

アスファルテン
分子量1000～100000
縮合多環芳香族の層状構造

油分：分子量300～2000
⇒パラフィン、ナフテン、芳
香族

Fig. 1-9 オイルサンドビチュメンの模式図とその構成要素の概要 

Fig. 1-10 SAGD 法の概略図 出典：Alberta 州ホームページ 

http://www.energy.alberta.ca/OilSands/pdfs/FS_SAGD.pdf 
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1.5.  重質油改質 

非在来型重質油処理についてはこれまでに多くの研究が行われてきた。重質油から軽質燃料油

を得るには水素化分解や接触分解を行い、H/C（水素/炭素）比を高める必要がある。しかしなが

ら、これらの重質油には重金属や硫黄を多量に含んだアスファルテンが存在するため、問題点が

多い。アスファルテンは比較的容易に熱分解され、重金属が触媒に付着して触媒劣化が起き、そ

して、分解したアスファルテンからコークが形成され、触媒の細孔閉塞を引き起こすことが報告

されている[20-23]。 

 

1.5.1.  これまでの処理技術 

主な重質油のアップグレーディング技術は Table 1-3 に示す通りで、水素添加型、炭素除去型、

ガス化型、水蒸気分解型に分類される。 

水素添加型プロセスは高温高圧かつ触媒存在下で水素を添加することで H/C 比を高めつつ、

脱硫・分解を行う。水素化脱硫触媒の金属成分は Mo,Co,Ni,W などの複合酸化物であり、担体は

アルミナかシリカ－アルミナが用いられる。水素化分解では水素化と分解の両機能を持つ二次元

触媒が用いられる。水素化能は Ni,W,Pt,Pd などの金属成分が、分解能は担体のシリカ－アルミナ、

合成ゼオライトなどの固体酸が受け持っている。重質油の水素化分解においては、重質油中に含

まれる重金属や硫黄によってしばしば触媒が劣化する。その解決策として耐重金属性の触媒でま

ず脱重金属水素化を行い、その後耐硫黄性の触媒で脱硫水素化を行う二段階プロセスが提案され

ている[23]。しかしながら水素化分解プロセスでは多量の水素を使用するという問題点がある。

水素は通常、Ni や Ru などの触媒を使用して天然ガスやナフサから製造される。つまり、水素生

成のため石油由来の原料を使用しており、かつ高価であるため、水素消費量を抑えるために高分

解率が達成できないのが現状である。また、前述のオイルサンド等の超重質油分解プロセスは油

井オンサイトで輸送可能な粘度まで分解・軽質化する必要がある。加えて、改質プロセスは油井

ごとに必要となる。これに対し、水素添加型プロセスは水素製造装置からの供給範囲が制限され

るため、油井オンサイトでの改質には不向きなプロセスであると考えられる。 

炭素除去型プロセスの一つとして、熱分解プロセスがある。熱分解プロセスは、触媒を用いず

に残油を熱で分解し、重金属や超重質分を残渣中に残すことによって軽質化を図る。処理温度を

高くすれば分解率は上がるが、ガスやコークなどの生成割合が増加してしまう。また、留出油は

硫黄分が多く、安定性が低いため、水素化 2 次処理が必要である。一方、RFCC プロセスでは高

い分解能をもつ触媒を用いて残油からガソリン成分を製造する。しかし、重質油中のアスファル
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テンによる課題が残る。USY ゼオライトを用いた RFCC プロセスでは、コーク生成量が少なく、

重金属に対する耐性の高い触媒の開発が現在、進められている[24]。 

ガス化型プロセスは、重質油を酸素により部分酸化し、水素と一酸化炭素からなる合成ガスを

製造する方法である。原料油の制限がないため、ガス、重質油、石炭やそれぞれのアップグレー

ディングプロセスの残渣物に、幅広く適用できる点で注目されている。 

水蒸気分解プロセスとしては Aquaconversion プロセスが提案されているが水溶性のアルカリ

金属系触媒を用いているために触媒コストがかかる[25]。そこで、安価な触媒を用い、かつ高い

分解率が達成できる水蒸気分解プロセスの開発が求められている。 

 

    プロセス例 

水素添加型 

水素化脱硫 
RCD-Isomax 

Gulf-HDS 

水素化分解 
Isocracking 

Unicracking 

炭素除去型 
熱分解 

Visbreaking 

Coking 

FCC RFCC 

ガス化型   Texaco 

水蒸気分解型   Aquaconversion 

 

  

Table 1-3  重質油のアップグレーディングプロセス 
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1.5.2.  超臨界水を利用した重質油の改質技術 

上述の SAGD 法ではビチュメンは、高温高圧の水蒸気と共に回収される。この副次的に得ら

れる水蒸気を有効利用した新規改質プロセスが提案されている。Fig. 1-11 にプロセスの概略図を

示す[26]。このプロセスでは、SAGD 法により回収したビチュメンを同時に回収される水蒸気と

共に加圧し、超臨界水改質装置へ導入、改質油として回収する。 

このプロセスは装置構造がシンプルなこと、パイプライン輸送が可能な粘度まで容易に分解が

進むこと、過度な分解によるコークや軽質ガスの生成が抑制されること、SAGD 法の水蒸気を有

効利用できることなどの多くの利点が見込まれている。従って、超重質油であるビチュメンに対

しては、今後このような SAGD 法と亜臨界水または超臨界水改質装置を組み合わせたプロセス

が注目されると考えられる。 
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Supercritical
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Residual oil

Water
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Drainage water
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Fig. 1-11 オイルサンドビチュメンの新規回収・改質プロセスの概略図 
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水の臨界点は 374 ℃、22.1 MPa であり、臨界点以上では超臨界水、またその付近で亜臨界水

の状態にあることがわかっている（Fig. 1-12）。超臨界水および 22.1 MPa 以下の亜臨界水の状態

では液体と気体の両方の性質を併せ持ち、下記のような特徴を持つ。 

・気体分子と同程度の大きな運動エネルギーを持つ 

・液体の約 1/10 の密度を持つ 

・誘電率は約 1～10 で無極性～弱極性の有機溶媒程度（700 ℃、10 MPa の亜臨界水で 1.1） 

・水のイオン積は 10-15～10-29程度まで低下する 

また、374 ℃以下の亜臨界水は大きな加水分解力を持つ高温高圧の液体であり、下記のような

性質を持つ。 

・誘電率は約 15～45 で弱極性～中極性の溶媒程度のため、多くの有機物を溶解できる 

・水のイオン積は 10-12～10-11程度であり、室温、大気圧下の 100～1000 倍である 

つまり、高温高圧の水蒸気は低い誘電率を持つため、超重質油を溶解し均一層を形成できるた

め、コーク生成抑制の可能性が期待される。また、亜臨界水・超臨界水を反応場とすることで反

応速度の向上、反応装置の小型化なども期待できる。 

 

  

亜臨界水１
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亜臨界水２
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Fig. 1-12 水の臨界圧力と臨界温度（温度-圧力状態線図） 
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1.5.3.  最近の開発動向 

最近の重質油に関する開発動向を調査した。その結果を以下、３つに分類して示す。 

石油精製で複製する重質油である常圧残油や減圧残油に関する研究では、エチレングリコール

抽出を介した原油中の塩分除去に関する研究[27]、サウジアラビアの常圧残油の超臨界流体抽出

亜分画の水素化処理における硫黄化合物の転換[28]、アスファルテンモデル化合物へのオレフィ

ンの付加反応[29]、超臨界 m－キシレンと n‐ドデカン溶媒を用いた石油減圧残油のアップグレ

ーディングについてのパラメータスタディ[30]、ブラジル産減圧残油の熱分解反応の動力学的モ

デリング[31]、連続一括手法を用いた減圧軽油原料の多様な水素化処理のモデル化[32]、非熱プ

ラズマによって促進された重油のアップグレーディング[33]、大気噴流層反応器でのアスファル

テンの熱分解におけるチャー特性評価に関する研究[34]、電子ビーム技術を使用した重質アスフ

ァルト質原油の効果的処理[35]、触媒を用いた原油中のナフテン酸の脱炭酸反応[36]、航空機タ

ービン用のケロシン収率を最大化するための原料軽油－重質ケロシン‐軽質ケロシン‐重質ナ

フサ‐軽質ナフサ‐ガスの 6 群水素化分解モデル[37]、重油の水素化処理のための触媒担体とし

て用いる酸処理カーボンナノファイバー[38]、油性スラッジからの種々の油成分の除去に及ぼす

超音波の影響[39]、石油精製所における原油とそのカットの熱重量分析モニタリング[40]、原油

水性抽出における誘導結合プラズマ発光分析により定量した対イオン Na, Ca, Mg, Sr, Fe に基づ

いた原油中の塩化物の評価と定量[41]、水中での石油精製残渣エマルションのレオロジーと安定

性[42]、ファウリングにより評価した重質油混合物の相溶性とコロイド安定性との関連性[43]、

等が報告されている。 

オイルサンドや超重質油に関する報告については、近年、気候変動問題では二酸化炭素のライ

フサイクルアセスメント[44, 45]や採掘のエネルギー効率[46, 47]に関する研究が多く見られる。

中でも二酸化炭素処理技術に関しては、Shell の CSS プロジェクトが最も大規模で進んでいる。

廃水処理では、FT-ICR-MS によるナフテン酸の分析[48]、オゾン酸化[49]、微生物処理[50]などが

検討された。回収法の研究は大部分が SAGD 法適用時の挙動に関する研究で、SAGD 法の挙動

のシミュレーション[51]、チャンバーのサイズと温度持続性の相関などがある[52]。ビチュメン

そのものの研究はアスファルテン凝集に関するものが主流であった[53-55]。この他、日揮は

JOGMEC のプロジェクトとしてビチュメンの超臨界水を利用した改質技術の小規模実証試験を

開始した。これは、カナダ・アルバータ州の研究所と共同で 5 バレル／日の連続装置での連続運

転試験を行うもので 2016 年まで実施される。また、石油産業活性化センターで 2011 年度から実

施されてきたペトロリオミクスは第一ステージの最終年度を迎えた。 

オイルシェールの研究は、大部分が実験室規模の物性値や熱分解挙動に関するものであった。

対象となる資源は中国のものが最も多く、Fuel 誌や Oil Shale 誌に多く掲載されている。オイル
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シェールが商業的に利用されているエストニアの資源については、シェールオイル関連よりは二

酸化炭素排出[56]、排ガス処理[57]に関するものが多く見られた。開発が継続中のヨルダンの資

源についてはシェールオイル回収関連の研究[58]が報告されている。この他、従来とは異なる傾

向として NMR による鉱床のキャラクタリゼーション[59, 60]や乾留挙動の分子モデリング[61]

の研究が見られた。しかし、パイロット／ベンチスケールの規模での報告や将来の開発構想の報

告は見られなかった。 

 

1.6.  重質油分解触媒の開発 

重質油を軽質燃料化する技術動向は上述 1.5.3 の通りだが、通常は 1.5.1 で紹介した水素を高

温高圧で添加して、H/C 比を高めて分解を行うプロセスが用いられている。これまでにも述べ

たが、水素は非常に高価であり、また、水素生成のために天然ガスやナフサなどの石油由来の

原料を使用しているため、サイクルとして矛盾が生じていることが危惧される。そこで、当研

究室では重質油の軽質化には水素を使用せず、安価である水を利用した水蒸気分解が最も有望

であると考え、その反応の触媒として酸化鉄触媒の開発を行った。 

水蒸気雰囲気下で重質油の分解を行う触媒に求められる性能として、①重質油への高い分解

性能を示す、②高温水蒸気雰囲気下でも構造を安定に保つ、③炭素残渣の触媒上への析出を抑

制する、等の特性を併せ持つことが必要とされる。当研究室では、廃プラスチックが多孔性酸

化鉄（FeOx）触媒により水蒸気中で有効に分解することを見い出している[62, 63]。また、この

FeOx 触媒はパームシェル廃液の分解にも有効であり、水分子解離能を持つジルコニア（ZrO2）

を複合した ZrO2/FeOx 触媒の活性がさらに高まることを報告した[64, 65]。さらに、パームシェ

ル廃液を無触媒で分解すると炭素残渣が生成するが、FeOx 触媒を用いると炭素残渣の生成量が

減少し、ZrO2/FeOx 触媒を用いるとほとんど残渣が生成しないことがわかった。 

重質油はバイオマスに比べて重質炭素成分を多く含むため、さらに触媒活性や構造安定性を

向上する必要があった。そこで当研究室では、ZrO2/FeOx 触媒に対し、アルミナ（Al2O3）と、

セリア（CeO2）を添加して得られた酸化鉄系触媒（CeO2(2.5)-ZrO2(7.5)-Al2O3(7.0)-FeOx）を開

発した[66-68]。 

 

1.6.1.  酸化鉄系触媒（CeO2(2.5)-ZrO2(7.5)-Al2O3(7.0)-FeOx） 

CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx 触媒は酸化鉄が主反応場となっており、自身の格子酸素を消費して部分

酸化反応を行い重質油が分解される。過去の研究[62-65, 69, 70]より、反応の進行に伴い結晶構造

がヘマタイト構造（Fe2O3）からマグネタイト構造（Fe3O4）へと変化し、活性が低下することが

わかっているため、水を分解し活性酸素種・活性水素種を生成する ZrO2、および活性酸素種・活

性水素種を吸蔵、放出する CeO2を複合させている。この活性酸素種によって、失われた格子酸

素が補充され、触媒は活性を維持できると考えている。また、表面積と物理的な安定性を向上さ

せるアルミナ（Al2O3）を複合させ、さらに触媒の結晶サイズを微細化し、反応場を増大させるこ
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とに成功している。酸化鉄系触媒の反応機構の概略図を Fig. 1-13 に示す。この酸化鉄系触媒はこ

れまでに、グリセリンやカカオポッド殻、リグニン、木酢液、エタノール発酵液から様々な有用

化学物質への変換反応に用いる報告がなされている[71-79]。 
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Fig. 1-13 酸化鉄系触媒（CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx）の反応経路の概略図 
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1.6.2.  酸化チタン（TiO2）の特徴 

チタン（Ti）は地球の地殻に存在する元素の中でも存在比率が 9 番目に大きく、資源的に大変

豊富なため、Fig. 1-14 に示すように他の希少な金属元素に比べ比較的安価であることが知られて

いる[80] 

Ti の酸化物である酸化チタン（TiO2）は、高い屈折率と隠蔽性、酸化還元性、親水性などの性

質を有している[81]。また、TiO2は水や有機溶媒に不要であり、固体酸性を示す。TiO2には anatase

型、rutile 型、brookite 型の 3 種類の酸化チタン結晶形が存在するが、anatase 型や brookite 型はそ

れぞれ 900℃、650℃以上で rutile 型へと転移することが知られている。このうち、実際に工業用

として利用されているのは光触媒の材料となる anatase 型や白色顔料として塗料などに用いられ

る rutile 型である[80]。TiO2の用途の 89％を塗料などの顔料が占めているが、アンモニアを還元

剤とする窒素酸化物の選択的脱硝触媒である V2O5 触媒(V2O5/TiO2)や低温酸化活性を示す金微粒

子触媒(Au/ TiO2) のように、触媒担体としても TiO2は利用されており、重質油の分解反応への応

用も十分に期待できる金属元素である。 

 

  

Fig. 1-14 各金属の地殻内存在量と 1g あたりの単価の関係 

出典：小谷太郎著「宇宙で一番美しい周期表入門」 
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1.7.  本研究の目的 

本論文では、未利用炭素資源である重質油を有効利用するため、水素を使用せず水蒸気雰囲気

下で適応可能な新規触媒を開発し、重質油を軽質化燃料への改質を行い、また、その分解軽質化

の反応機構の解明を目的とした。本章（第１章）の序論に始まり、２部、６章より構成されてい

る。 

第１部（第２、３章）では、オイルサンドビチュメンや常圧残油などの重質油から軽質燃料油

へ転換するプロセスについて述べた。第２章では、高温高圧条件下で回分式および流通式反応器

を用い、酸化鉄系触媒（CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx 触媒）による重質油の連続分解軽質化を実施し、

反応圧力や時間、触媒量などの種々の反応条件が固体成分や生成液収率、触媒安定性に与える影

響を検討した。第３章では、常圧流通式反応器を用い、チタニア-ジルコニア系触媒（TiO2-ZrO2

系触媒）による重質油軽質化を行い、常圧下でも高い活性を示し、Coke 生成の少ない触媒成分

として、酸化チタン（TiO2）と酸化ジルコニウム（ZrO2）を選定して、新規触媒開発を行った。 

第２部（第４、５、６章）では、重質油の分解反応経路の解明を目的とし、複合酸化物触媒に

よる重質油分解の反応経路や反応速度解析について述べた。第４章では、CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx

触媒を用いて、重質油の軽質化に対する H2O の添加効果について検討を行った。第５章では、

重質油分解の反応速度を解析することにより、重質油成分分解の活性化エネルギーの算出と各反

応経路に対する速度定数の割り当てを実施し、速度論の観点から反応機構の理解に努めた。第６

章では、重質油モデル物質を用いて接触分解反応を行い、重質油の分解機構の解明を行った。ま

た、第一原理計算により推定反応経路の妥当性を検証し、反応エネルギーの変化を考察した。 
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第２章 

 酸化鉄系触媒による重質油の連続分解軽質化 

 

 

2.1.  緒言 

 酸化鉄系触媒（CeO2(2.5)-ZrO2(7.5)-Al2O3(7.0)-FeOx）は常圧条件下において重質油の分解反応

に対し、高い活性を示している[1-3]。この触媒を SAGD 法から産出される高温、高圧流体に対し

て油井オンサイトでの分解反応に適用できれば、有用なプロセスが構築できると考えられる。そ

こで、高圧回分式反応器を用い、酸化鉄系触媒による水蒸気雰囲気下における SAGD 法由来ビ

チュメンの分解反応を目的とした。 

本章では、様々な反応条件の設定が可能な回分式反応器を用い、種々の反応条件が固体成分や

生成液の収率、および触媒安定性に与える影響について検討した。また、高圧流通式反応器を用

い、種々の反応パラメーターが重質油分解活性に及ぼす影響を明らかにするとともに、重質油分

解反応における速度解析を行い、亜臨界水反応場の有用性を明らかにした。 

 

2.2.  実験方法 

2.2.1.  触媒 

2.2.1.1.  酸化鉄系触媒の調製方法 

分解実験に使用する触媒（CeO2(2.5)-ZrO2(7.5)-Al2O3(7.0)-FeOx）を以下のようにして調製した。 

(1) 下記の各種金属硝酸塩の水溶液を調製した。 

 5%硝酸鉄水溶液：Fe(NO3)3・9H2O (Wako、Iron(Ⅲ) Nitrate Enneahydrate)をイオン交換水に

溶解 

 5%硝酸アルミニウム水溶液：Al(NO3)3・9H2O(Wako、Aluminium Nitrate Enneahydrate)をイ

オン交換水に溶解 

 0.1 M 硝酸ジルコニウム水溶液：ZrO(NO3)2・2H2O(Wako、Zirconyl Nitrate Dihydrate)をイ

オン交換水に溶解 

 0.1 M 硝酸セリウム水溶液：Ce(NO3)3・6H2O(Wako、Cerium(Ⅲ) Nitrate Hexahydrate)をイ

オン交換水に溶解 
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(2) 上記の金属硝酸塩を含む水溶液を混合し 60 min 攪拌した。 

(3) その混合水溶液に約 10%アンモニア水溶液(Wako、28% Ammonia Solution をイオン交換水で

希釈)をマイクロポンプにより pH = 7 になるまで滴下し、CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx を共沈させ

た。 

(4) アンモニア水溶液の供給を停止した後、60 min 攪拌し、沈澱物と液成分を減圧濾過法により

濾別した。 

(5) 110 ℃の乾燥機内に約 24 h 静置し、完全に水を蒸発させた。 

(6) 得られた固形物を乳鉢で粉砕しマッフル炉で 773 K、2 h 空気焼成を行った。 

(7) 錠剤成形器で成形(2 ton、15 min)した後、篩にかけて粒径を約 300～850μm に揃えた。分解

実験では篩い分けした触媒を使用した。 

※ 以後、酸化鉄系触媒は CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx と表記し、図中などでは Ce-Zr-Al-FeOx、

CeZrAlFeOx と略記する。 

 

2.2.1.2.  触媒分析方法 

 調製後や反応前後の触媒の構造解析は XRD を用いて行った。装置は JEOL JDX-8020 XRD を

使用した。 

 

2.2.2.  分解反応実験 

2.2.2.1.  高圧回分式反応器を用いた重質油分解実験 

 供給原料として PetroCanada 社製オイルサンドビチュメンを有機溶媒で希釈した溶液を用いた。

なお、各種有機溶剤（主にベンゼンを用いた）は FeOx 複合触媒反応系における活性が無視小で

あることがわかっている。Fig. 2-1 に分解実験に用いた回分式反応装置の概略図を示す。反応器

内は窒素で置換し、重質油の接触分解実験を行った。なお、昇温・反応・冷却過程において反応

器を適宜振幅させることで、反応器内温度を均一化している。今回行なった各検討項目に対する

反応条件を以下に示す。 

 

 反応圧力の影響 

反応温度：693 K（420 ℃） Bitumen 濃度：10 wt%（ベンゼン希釈） 

反応時間：60 min   昇温時間：40 min 

反応圧力：2.9～28.3 MPa  W/Bitumen（触媒量/ビチュメン量）= 4 

H2O/Bitumen = 20 

 

 反応時間の影響[10 wt% Bitumen、28 MPa] 

反応温度：693 K（420 ℃） Bitumen 濃度：10 wt%（ベンゼン希釈） 

反応時間：0～60 min  昇温時間：40 min 

反応圧力：約 28 MPa  W/Bitumen（触媒量/ビチュメン量）= 4 

H2O/Bitumen =20 
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 水使用量[H2O/Bitumen]の影響 

反応温度：693 K（420 ℃） Bitumen 濃度：10 wt%（ベンゼン希釈） 

反応時間：60 min   昇温時間：40 min 

反応圧力：19～22 MPa  W/Bitumen（触媒量/ビチュメン量）= 4 

H2O/Bitumen = 2～20 

 

 触媒量[W/Bitumen]の影響 

反応温度：693 K（420 ℃） Bitumen 濃度：10 wt%（ベンゼン希釈） 

反応時間：60 min   昇温時間：40 min 

反応圧力：19～22 MPa  W/Bitumen（触媒量/ﾋﾞﾁｭﾒﾝ量）= 1～4 

H2O/Bitumen = 10 

 

 Bitumen 濃度の影響 

反応温度：693 K（420 ℃）   Bitumen 濃度:10~100wt%(ﾍﾞﾝｾﾞﾝ希釈) 

反応時間：60 min   昇温時間：40 min 

反応圧力：19～22 MPa  W/Bitumen（触媒量/ビチュメン量）= 4 

H2O/Bitumen = 10、20 

 

 希釈剤の影響 

反応温度：693 K（420 ℃）  Bitumen 濃度：10 wt% 

希釈剤：ベンゼン、トルエン、1－メチルナフタレン（1-MN）、ジフェニルメタン（DFM） 

反応時間：60 min   昇温時間：40 min 

反応圧力：19～22 MPa  W/Bitumen（触媒量/ビチュメン量）= 4 

H2O/Bitumen =10 

 

 過酷条件における反応時間の影響 

反応温度：693 K（420 ℃） Bitumen 濃度：50 wt%（ベンゼン希釈） 

反応時間：15～60 min  昇温時間：40 min 

反応圧力：19～22 MPa  W/Bitumen（触媒量/ビチュメン量）= 4 

H2O/Bitumen = 10 
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Fig. 2-1 高圧回分式反応器の概略図 

Fig. 2-2 高圧流通式反応器の概略図 
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2.2.2.2.  高圧流通式反応器を用いた重質油分解実験 

 供給原料として PetroCanada 社製オイルサンドビチュメンをベンゼンで 10 wt%に希釈した溶

液を用いた。ビチュメンの亜臨界水流通条件下における分解反応実験は Up flow 型高圧流通式反

応器を用いて行った。Fig. 2-2 に反応装置の概略図を示す。主な操作手順を以下に示す。 

(1) 触媒、接続部分（反応器、フィルター部、ステンレス管）の重量を測定する。 

(2) 反応装置に反応器、フィルター部、ステンレス管を取り付ける。 

(3) 高圧ポンプで装置内に蒸留水を供給し、装置内を蒸留水で満たす。 

(4) 背圧弁を閉め、装置内圧力を所定の圧力まで上げる。 

(5) 圧力が上がってきたら装置の漏れチェックを行う。 

(6) 反応時の流量に設定して所定の圧力で安定することを確認する。 

(7) 生成液回収用の三角フラスコ内を N2で置換し、装置に取り付ける。 

(8) 蒸留水のポンプを止めて、反応器の温度(オーブンの温度)を所定の温度まで1 hで昇温する。 

(9) シリンダーに高圧ポンプで蒸留水を送り、装置内と同じ圧力まで昇圧する。 

(10) 温度が安定したらバルブを開け、高圧ポンプでビチュメンを供給し反応開始する。 

(11) 2 h 後、ビチュメンの供給を止め、30 min 後、蒸留水供給とオーブンを止め装置を冷却する。 

(12) 装置が冷めたら反応装置入口から装置内に N2をパージし、ガスを回収する。 

(13) 反応器、フィルター部、ステンレス管、バルブなどを取り外し、真空乾燥機の中で一晩乾燥

させる。乾燥後それぞれの重量を測定する。 

本項の検討項目は以下の通り。 

 

 反応圧力の影響 

反応温度：693 K（420 ℃）  ビチュメン濃度：10 wt%（ベンゼン希釈） 

反応圧力：0.1～26.9 MPa   反応時間：2 h 

W/FBitumen（触媒量/ビチュメン流量）= 4 h FH2O/FBitumen = 20 

 

 反応温度の影響 

反応温度：623～693 K（350～420 ℃） ビチュメン濃度：10 wt%（ベンゼン希釈） 

反応圧力：19 MPa      反応時間：2 h 

W/FBitumen（触媒量/ビチュメン流量）= 4 h FH2O/FBitumen = 20 

 

 触媒量/ビチュメン流量 [W/FBitumen] の影響 

反応温度：693 K（420 ℃）  ビチュメン濃度：10 wt%（ベンゼン希釈） 

反応圧力：19 MPa    反応時間：2 h 

W/FBitumen（触媒量/ﾋﾞﾁｭﾒﾝ流量）= 1～4 h FH2O/FBitumen = 20 

 

 反応器内の滞留時間の影響 
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反応温度：693 K（420 ℃）   ビチュメン濃度：10 wt%（ベンゼン希釈） 

反応圧力：19 MPa、26.9 MPa  反応時間：2 h 

W/FBitumen（触媒量/ビチュメン流量）= 4 h FH2O/FBitumen = 20 

滞留時間：1、 3 min 

  

 長時間実験による触媒耐久性の検討 

反応温度：693 K（420 ℃）   ビチュメン濃度：10 wt%（ベンゼン希釈） 

反応圧力：19 MPa    反応時間：2～6 h 

W/FBitumen（触媒量/ビチュメン流量）= 4 h FH2O/FBitumen = 20 

 

 希釈剤の影響 

反応温度：693 K（420 ℃）   ビチュメン濃度：10 wt% 

反応圧力：19 MPa    反応時間：2 h 

W/FBitumen（触媒量/ビチュメン流量）= 4 h FH2O/FBitumen = 10 

希釈剤：ベンゼン、1－メチルナフタレン 

 

2.2.3.  生成物分析法 

回分式反応器を用いた分解実験における生成物回収法、および生成物分析法を以下に示す。 

 

2.2.3.1.  生成ガス分析方法 

 生成ガスはガスクロマトグラフィ（GC [Shimadzu GC-12A、FID カラム：PORAPAK-Q、TCD カ

ラム：活性炭]）で分析した。生成物中のベンゼンは無視小として定量計算を行った。ガス成分分

析では TCD 検出器よりも FID 検出器の方の精度が高いことから、TCD で検出されたガス成分の

分析結果は CH4を基準に補正した。 

 

2.2.3.2.  生成液分析方法 

2.2.3.2.1.  分子量分布 

回収した液成分の分子量分布測定は液体クロマトグラフィ（HPLC [Shimadzu LC10A、PL-gel 

MIXED-D、排除限界サイズ：200～400000 g/mol]）で行った。HPLC の分析結果から、分子量を

14（-CH2-）で除した値を炭素数とした。このようにして求めた炭素数から、生成液成分を以下の

3 つに分類している。なお、カラムの排除限界サイズの関係より、分子量 200 以上の値を用いた。 

Gas Oil 成分   （沸点 250～350 ℃、炭素数 14～20、分子量 200～280） 

VGO（vacuum gas oil）成分 （沸点 350～525 ℃、炭素数 21～40、分子量 281～567） 

VR（vacuum residual oil）成分 （沸点 525 ℃～、炭素数 41～、分子量 567～） 
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2.2.3.2.2.  熱重量分布 

高圧流通式反応条件の生成液成分の熱重量分析は、TGA（Shimazu TGA-50）で行った。N2 気

流中（50 cc/min）で 30 ℃まで昇温し 120 分保持することにより、生成液中に存在する希釈溶媒

のベンゼンを除去した。その後、5 ℃/min で 500 ℃まで昇温し、500 ℃で 15 分保持した。なお、

TG 分析における測定温度を実沸点に換算するため、Table 2-1 に示す標準物質を用い、測定温度

と実沸点の検量線を作成した。これを Fig. 2-3 に示す。熱重量分析における各成分の区分は以下

の通りである。 

Gasoline + Kerosene 成分             ～250 ℃ 

Gas Oil 成分           250～350 ℃ 

VGO 成分           350～525 ℃ 

VR 成分           525 ℃～ 

 

  

[℃] TG [℃]

1- 415 270.2

CH3(CH2)18CH3

342.7 225.8

295 206.3

264 159.0

1- 245 129.6

215 110.7

189※ 107.5

165 30℃

Fig. 2-3 熱重量分析(TG)測定温度と実沸点の相関 

Table 2-1 熱重量分析(TG)測定温度と実沸点の相関に用いた標準物質とその TG 測定沸点 
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2.2.3.2.3.  ヨウ素価測定法 

原料のビチュメンおよび反応後の生成液に含まれる炭素－炭素二重結合量の測定は、JIS 規格

（規格番号 JISK0070 化学製品の酸価、けん化価、エステル価、よう素価、水酸基価及び不けん

化物の試験方法）に従い、同規格の 1/2 量で実施した。以下にヨウ素価の測定手順を示す。 

(1) 各溶液を調製した。 

 ウィイス溶液（一塩化ヨウ素溶液） 

三塩化ヨウ素 0.79 g＋ヨウ素 0.89 g ⇒酢酸で 100 ml に希釈する。 

 ヨウ化カリウム溶液 

 チオ硫酸ナトリウム溶液：0.1 mol/L 

 でんぷん溶液：でんぷん 0.5 g を沸騰水 50 ml に溶解させる(数分煮沸して透明にする。)。 

(2) 測定試料を共栓付き三角フラスコに量り取り、CCl4を約 5 ml 加え、試料を溶解させる。 

(3) ウィイス溶液（一塩化ヨウ素溶液）12.5 ml を加えて振り混ぜる。 

(4) 栓をして 30～60 min 暗所に静置する。 

(5) ヨウ化カリウム溶液約 10 ml、蒸留水約 50 ml を加える。 

(6) 0.1 mol/L チオ硫酸ナトリウム溶液で滴定し、溶液が薄い黄色になったとき、でんぷん溶液を

数滴(少なすぎると色が見にくい)加えて溶液の青色が消えるまで滴定する。 

 

ヨウ素価の計算 

ヨウ素価
( )

100
9.126
³

³³-
=

S

fCB
A  

A ：ヨウ素価  

B ：空試験に用いたチオ硫酸ナトリウム溶液の量[ml] 

C ：試料試験に用いたチオ硫酸ナトリウム溶液の量[ml] 

f ：チオ硫酸ナトリウム溶液のファクター 

S ：試料の質量[g] 

126.9 ：ヨウ素の原子量 
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2.2.3.3.  反応器内残存物分析法 

 液成分回収後、反応器壁・触媒表面に付着した重質油を抽出するため、反応器内に CH2Cl2 を

40 g 加え、60 分間超音波処理を行なった後、一晩静置した。抽出後、CH2Cl2 抽出液と反応器内

の触媒を濾紙 5 種 B (東洋濾紙会社 ADVANTEC 5B) にて濾過した。回収された CH2Cl2抽出液は

HPLC (Shimazu LC10A、PL-gel 5μ Mixed-D カラム)で分析した。濾過後、回収された触媒は 70℃

で約 3 時間真空乾燥した後、元素分析計 (Costsch ECS 4010)にて触媒表面に付着したコーク成分

を定量した。その後、再度触媒を任意量の CH2Cl2 で同様に抽出し、濾過、乾燥した後、元素分

析計にてコーク成分を分析した。生成物分析手順を Fig. 2-4 に示す。 

生成物中のベンゼンは無視小として定量計算を行った。ガス成分分析では TCD 検出器よりも

FID 検出器の方の精度が高い。従って、TCD で検出されたガス成分の分析結果は CH4 を基準に

補正した。また、HPLC の分析結果から分子量分布を求め、分子量を 14(-CH2-)で除した値を炭素

数とした。コーク量は元素分析計にて定量した。元素分析における一回目の乾燥後重量をW1 [g]、

触媒上炭素濃度を C1 [wt%]、二回目の乾燥後重量をW2 [g]、触媒上炭素濃度を C2 [wt%]とし、以

下より算出した。また、二回目の乾燥後重量は各元素分析結果をもとに算出した。重量減少量が

全て抽出された液成分由来であると仮定すると、W2は以下の式より算出される。 
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従って、二回洗浄後の触媒上のコーク量を Wcoke [g]とすると、式(2-2)より算出される。 
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Fig. 2-4 高圧回分式装置の生成物分析方法 
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2.2.3.4.  触媒付着 Coke 測定法 

反応後の触媒は、均一な微粉末になるまで粉砕した。接触分解実験後の触媒は析出炭素を含む

ため、その触媒上に堆積した炭素成分（Coke）を CHNS 元素分析計（Costech ECS 4010）により

測定した。同装置では、ヘリウム気流中の反応器にコークが付着した触媒と酸素を導入し、生成

する炭酸ガス量を TCD ディテクターにより定量を行う。また、反応器中で反応前の触媒に吸着

した炭素分（炭酸ガスなど）をリファレンスとして測定した。 

 

2.2.3.5.  生成物炭素収率の算出法 

 供給したビチュメンの総炭素量は、その重量を分子量 14（-CH2-）で除した値とした。反応管

に付着した重質成分（Residue）は重量を実測し、分子量 13（-CH-）で除した値を炭素量とした。

また、生成ガス中に含まれる炭化水素、および炭酸ガス量、触媒上に堆積した炭素量（Coke 量）

も実測した。供給したビチュメンからこれら実測可能な値を除いた炭素分を、生成液成分として

全体の炭素収率を算出した。 

 

2.3.  結果と考察 

2.3.1.  高圧回分反応器による重質油分解反応実験 

これまでの研究成果で、反応圧力 19～22 MPa の亜臨界水領域において 60 min 反応を行うこと

で、本触媒は高い重質油分解活性が得られることがわかっている[4]。そこで、本章では高圧回分

式反応器を用い、亜臨界水雰囲気下において種々の反応パラメーターが重質油分解活性に及ぼす

影響について検討した。 

 

2.3.1.1.  反応圧力の影響 

反応圧力が分解活性に与える影響を検討するため、圧力 3 ~28 MPa の範囲で分解実験を行っ

た。生成物炭素収率を Fig. 2-5、生成ガス組成を Fig. 2-6、生成液分子量分布を Fig. 2-7、反応後の

触媒の XRD パターンを Fig. 2-8 に示す。なお生成ガスについては GC の検量線の都合上、一部

水素生成量が過少となっている。 

生成物炭素収率より、圧力 22 MPa 以下の圧力領域において軽質分である Gas Oil および VGO

の収率が増加していることがわかる。生成液分子量分布においても圧力 22 MPa 以下の条件では

重質成分である VR 分の割合が大きく減少し、Gas Oil 収率が増加していることがわかる。また、

全ての条件において CO2 が生成したことから、本触媒が作用し重質油を分解軽質化したことが

示された。一方、圧力 25 MPa 以上の超臨界水領域では軽質化はあまり進行しなかった。これは

分解反応により生成した軽質油の再重合反応に加え、アスファルテン等の超重質成分が分解され

たため、分解反応が進行しても見掛け上軽質分収率が増加しなかったことが考えられる。また

Coke + Residue 生成量に着目すると、反応圧力の増加に伴い減少した。特に圧力 22~25 MPa の領

域において著しく減少した。これは圧力の増加に伴い、水の状態が亜臨界水から超臨界水へと変
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化し、より重質成分が高分散したためであると考えられる。反応後の触媒構造は、Fig. 2-8 より、

圧力 2.9 MPa の条件を除き、ヘマタイト構造を維持できていた。これより、本触媒は亜臨界水お

よび超臨界水雰囲気下において安定な触媒であることがわかった。なお、2.9 MPa の条件におい

て触媒構造がマグネタイトへと変化した理由は、仕込み量が少なく、昇温過程において低圧状態

が長く続き、高圧水蒸気による希釈効果が十分に得られなかったことに起因していると考えられ

る。これにより、水が初期段階において揮発し、触媒表面に付着した多量の重質成分にのみ格子

酸素を供給し、外部からの活性酸素種による触媒再生が行われなかったと考えられる。以上を踏

まえると、軽質分収率および Coke 生成量の観点から、反応圧力 19~22 MPa の圧力領域において

高い重質油分解活性が得られることが明らかとなった。 

  

Fig. 2-5 生成物炭素収率 （反応圧力が重質油分解活性に及ぼす影響） 

Fig. 2-6 生成ガス量 （反応圧力が重質油分解活性に及ぼす影響） 
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Fig. 2-8 反応前後の触媒の XRD パターン 

（反応圧力が重質油分解活性に及ぼす影響） 

 

Fig. 2-7 生成液分子量分布 

（反応圧力が重質油分解活性に及ぼす影響） 
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2.3.1.2.  反応時間の影響 

前項において、超臨界水条件（28 MPa）では軽質化反応があまり進行しなかった。この要因と

して、生成軽質油の再重合反応、あるいはアスファルテン等の超重質油の分解反応に伴い、見掛

け上重質成分が増加したことが考えられた。そこで、本項では圧力 28 MPa において、反応時間

を変化させ、重合反応や超重質成分の反応性について検討した。Fig. 2-9 に生成物炭素収率、Fig. 

2-10 に生成ガス量、Fig. 2-11 に生成液分子量分布、反応前後の触媒の XRD パターンを Fig. 2-12

に示す。 

生成物炭素収率より、圧力 28 MPa の超臨界水条件では反応時間が長くなるにつれて、軽質分

である Gas Oil と VGO の合計収率が減少する結果となった。Fig. 2-11 の生成分子量分布におい

ても、反応時間 60 min では、0～15 min に比べ、低分子量の割合が少なく、重質成分の収率が大

きくなっていることがわかる。しかし、ヨウ素価に着目すると、反応時間が長くなるにつれて増

加し、生成油中に含まれる不飽和成分量は増加した。分解軽質油が再重合反応を起こし、重質成

分が増加した場合、反応性の高い不飽和成分が消費されると考えられる。従って、ヨウ素価の増

加を踏まえると、再重合反応の寄与は小さいと考えられる。対して、本触媒反応系における重質

油の分解反応は、一部不飽和成分を形成しながら進行する傾向にある（後述、6.3.2 参照）。また、

Morimoto らは超臨界水雰囲気下では超重質油は高分散し、分子間反応が抑制されると報告して

いる[5]。従って、超臨界水雰囲気下では Coke を生成しにくい反応場であるとされるが、一方で

重質成分は分子内反応により芳香族性が高くなる。以上を踏まえると、28 MPa の超臨界水雰囲

気下では、超重質油の分解反応が進行するが、超重質油の分子量が非常に大きく、かつ芳香族性

が高くなるため、VGO 等の軽質成分まで分解できず、見掛け上 VR 成分が増加したと考えられ

る。従って、炭素収率において、反応時間 15 min 以降 Coke + Residue の生成が抑制できている

と考えられる。なお、Fig. 2-12 より反応前後の触媒構造に変化は無く、本触媒は 28 MPa の超臨

界水雰囲気下でも十分安定であった。 
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Fig. 2-9 生成物炭素収率 

（反応時間の影響 @28MPa） 

 

Fig. 2-10 生成ガス量（反応時間の影響 @28MPa） 

※反応時間 60 min のガス量が過少な理由は、 

GC の H2 検出限界以下であったため。 
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Fig. 2-11 生成液分子量分布 

（反応時間の影響 @28MPa） 

 

Fig. 2-12 反応後の触媒の XRD パターン 

（反応時間の影響 @28MPa） 
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2.3.1.3.  水使用量[H2O/Bitumen]の影響 

本反応系においてプロセス化を考慮した場合、過熱水蒸気の供給量を最適化する必要がある。

そこで、本項では水使用量が重質油分解反応に及ぼす影響について検討した。Fig. 2-13 に生成物

の炭素収率を示す。なお、生成物炭素収率における液区分は反応器より直接回収された生成液を

基準に算出している。従って、CH2Cl2 により反応器内を洗浄した際の CH2Cl2 相は加味していな

い。Fig. 2-14 に生成ガス量、Fig. 2-15 に生成液分子量分布、Fig. 2-16 に反応前後の触媒の XRD

パターンを示す。Fig. 2-13、および Fig. 2-14 より、いずれの条件においても分解実験を行うこと

で CO2 が生成すると共に、原料ビチュメン中に含まれる軽質分（Gas Oil＋VGO）収率が増加し

た。これより、本触媒が作用し、重質油を分解軽質化したことが示された。水の影響について着

目すると、H2O/Bitumen = 5 ~ 20 の範囲において高い軽質分収率が得られた。しかし、Fig. 2-15 に

示す生成液分子量分布に着目すると、H2O/Bitumen = 5 の条件は直接回収される生成液と CH2Cl2

相の分子量分布の差異が大きいことがわかる。従って、H2O/Bitumen = 5 の条件は炭素収率のグ

ラフでは見掛け上軽質化反応が進行しているが、反応器壁に重質成分が残存しているため、

H2O/Bitumen = 10、20 ほど軽質化反応は進行していないと考えられる。そのため、H2O/Bitumen = 

5 の条件では H2O/Bitumen = 10、20 の条件に比べ、Coke + Residue 生成量も減少したと考えられ

る。最も水使用量を低減した H2O/Bitumen = 2 の条件では軽質化があまり進行しなかった。他の

条件に比べ、圧力が約 16 MPa と低いが、2.3.1.1 の結果より、反応性に大きな影響は無いと考え

られる。Fig. 2-16 の触媒の XRD パターンより、H2O/Bitumen = 5～20 の条件では反応後の触媒は

反応前と同じヘマタイト構造をある程度維持できていたのに対し、H2O/Bitumen = 2 では完全に

マグネタイト構造へと変化していることがわかる。従って、H2O/Bitumen = 2 の条件では反応中

に触媒構造が変化し、活性が低下したため、十分に重質油を分解軽質化できなかったと考えられ

る。以上の結果より、触媒構造を維持しつつ、高い分解活性を得るためには H2O/Bitumen = 10 以

上の水が必要となると考えられる。 
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Fig. 2-13 生成物炭素収率 

（水使用量[H2O/Bitumen]の影響） 

 

Fig. 2-14 生成ガス量 

（水使用量[H2O/Bitumen]の影響） 
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Fig. 2-15 生成液分子量分布 

（水使用量[H2O/Bitumen]の影響） 

 

Fig. 2-16 反応前後における触媒の XRD パターン 

（水使用量[H2O/Bitumen]の影響） 
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2.3.1.4.  触媒量[W/Bitumen]の影響 

 前項より、水使用量の低減は H2O/Bitumen = 10 まで可能であることがわかった。そこで、次に

触媒量が分解活性に及ぼす影響について検討した。水使用量を H2O/Bitumen = 10 とし、W/Bitumen

値を 1~4 で変化させ、触媒量が重質油分解活性に及ぼす影響について検討した。Fig. 2-17 に生成

物炭素収率、Fig. 2-18 に生成ガス、Fig. 2-19 に生成液分子量分布、Fig. 2-20 に触媒の XRD パタ

ーンを示した。 

生成物炭素収率より、触媒量の増加に伴い軽質分収率が増加した。加えて、生成液分子量分布

では W/Bitumen = 1 では分子量約 300 g/mol 程度に分布のピークが生じたが、W/Bitumen ＞ 2 で

は分子量 200 g/mol 以下にピークトップが得られた。このことからも、触媒量の増加に伴い分解

反応が進行したことがわかる。Fig. 2-18 の生成ガス量においても、CO2の生成量は触媒量に依存

していた。また、CO2と H2の生成量の比が、W/Bitumen 値の増加に伴い減少した。特に W/Bitumen 

= 1 の条件では非常に多量の H2が生成した。反応後の触媒構造は W/Bitumen ＜ 2 の条件におい

てマグネタイト構造へと変化し、触媒劣化が見られた、これより、W/Bitumen = 1 では反応初期

に触媒表面に Coke が付着し、触媒構造がマグネタイトへと変化し、酸化分解活性が低下すると

共に、触媒表面に付着した Coke からの脱水素反応が進行したため、CO2、H2 生成量比が他の条

件に比べ高くなったと考えられる。なお、W/Bitumen=4 では反応後もある程度ヘマタイト構造を

維持できていたことから、触媒の安定性の観点から触媒量はW/Bitumen = 4 が最適であると考え

られる。 
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Fig. 2-17 生成物炭素収率 

（触媒量[Ƹ/Bitumen]の影響） 

 

Fig. 2-18 生成ガス量 

（触媒量[Ƹ/Bitumen]の影響） 
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Fig. 2-19 生成液分子量分布 

（触媒量[Ƹ/Bitumen]の影響） 

 

Fig. 2-20 反応前後の触媒 XRD パターン 

（触媒量[Ƹ/Bitumen]の影響） 
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2.3.1.5.  ビチュメン濃度の影響[H2O/Bitumen = 20] 

次にビチュメン濃度が重質油分解活性に及ぼす影響について検討した。本項では H2O/Bitumen 

= 20 の条件において、ビチュメン濃度を 10~100wt%まで変化させた。Fig. 2-21 に生成物炭素収

率、Fig. 2-22 に生成ガス量、Fig. 2-23 に生成液分子量分布、Fig. 2-24 に反応前後の触媒の XRD

パターンを示す。なお、ビチュメン濃度が変化に伴い、生成液の回収量が減少し、ヨウ素価滴定

に必要な量が確保できないため、本項ではヨウ素価は測定していない。加えて、ビチュメン濃度

100 wt%の実験では反応器より生成液を直接回収できないため、CH2Cl2相として回収、分析を行

い、炭素収率を算出した。 

炭素収率のグラフより、本反応条件ではビチュメン濃度によらず、高い収率で軽質分が得られ

た。Fig. 2-22 の生成ガス量では 30、50 wt%の時に比べ、10、100 wt%で少ない傾向となった。

10wt%の条件では 30、50 wt%の条件に比べ、ベンゼンが大量に存在しており、生成ガスが希釈剤

や水に溶解したため、生成量が減少したと考えられる。一方、100 wt%の場合、他の条件とは異

なり、希釈剤であるベンゼンを用いていないため、生成ガス回収時の反応器内圧が低く、ガス回

収量が減少したと考えられる。なお、反応後の触媒は Fig. 2-24 に示すように、全ての条件におい

て反応前と同じくヘマタイト構造を維持できていたことがわかる。以上より、H2O/Bitumen = 20

ほど十分な量の水を用いた場合、ビチュメン濃度が重質油分解活性に及ぼす影響は小さく、高濃

度の原料に対しても本触媒は適用可能であることが明らかとなった。 

 

  



第２章 酸化鉄系触媒による重質油の連続分解軽質化 

 

57 

 

0

2

4

6

8

10

12

14

16

olefin

CO2

CH4

paraffin

H2

others

T
he

 a
m

o
un

t 
o
f 
p
ro

d
uc

ed
 g

as
 p

er
 1

g 
o
il

[1
0

-4
m

o
l/
g
-o

il]

10wt% 30wt% 50wt% 100wt%

Feed Concentration

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

0

20

40

60

80

100

Feed 10wt% 30wt%

Feed Concentration

C
a

rb
o
n

 y
ie

ld
 [

C
-m

o
l%

]

Gas Oil

VGO

VR

Coke+Residue

Gas

Pressure[MPa] 21.7 19.2

50wt% 100wt%

20.6 22.0

0

2

4

6

8

10

12

14

16

alkene

CO2

CH4

alkane

H2

others

G
a

s
 y

ie
ld

[1
0

-4
m

o
l/

g
-o

il
]

10wt% 30wt% 50wt% 100wt%

Feed Concentration

Fig. 2-21 生成物炭素収率 

（Bitumen 濃度の影響 @ H2O/Bitumen=20） 

Fig. 2-22 生成ガス量 

（Bitumen 濃度の影響 @ H2O/Bitumen=20） 



58 

 

Feed

M.W. [g mol-1]

Gas Oil
VGO VR

0

0.2

0.4

0.6

0.8

1.2

100 1000 10000 100000

10wt%
1.0

30wt%

50wt%

100wt%

Y
ie

ld
 o

f 
e
a
c
h
 M

.W
.

[(
m

o
l%

-C
)/

(g
m

o
l-1

)]

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

In
te

n
s
it

y
 [

-]

2θ [degree]

Magnetite

30wt%

10wt%

Hematite

Before reaction

20 30 40 50 60 70 80

50wt%

100wt%

Fig. 2-23 生成液分子量分布 

（Bitumen 濃度の影響 @ H2O/Bitumen=20） 

 

Fig. 2-24 反応前後の触媒の XRD パターン 

（Bitumen 濃度の影響 @ H2O/Bitumen=20） 

 



第２章 酸化鉄系触媒による重質油の連続分解軽質化 

 

59 

 

2.3.1.6.  ビチュメン濃度の影響[H2O/Bitumen = 10] 

 次に前項の条件に比べ水使用量を半減させた H2O/Bitumen = 10 の条件においてビチュメン濃

度を変化させた。ビチュメン濃度は 10~50 wt%の範囲で分解実験を実施した。Fig. 2-25 に生成物

炭素収率、Fig. 2-26 に生成ガス量、Fig. 2-27 に生成液分子量分布、Fig. 2-28 に反応前後の触媒の

XRD パターンを示す。 

炭素収率のグラフより、H2O/Bitumen = 10 の条件においてビチュメン濃度を変化させても炭素

収率に大きな差異は見られず、高い収率で軽質分が得られた。生成ガス量は 2.3.1.5 と同様の傾

向にあり、10wt%原料の時に生成量が減少したが、同じ要因であると考えられる。生成液分子量

分布においても濃度変化に伴う差異は見られなかった。しかし、ビチュメン濃度 30、50 wt%の

条件では 10、20 wt%に比べ Coke + Residue 生成量が僅かに増加する傾向となった。反応後の触

媒構造に着目すると、Fig. 2-28 よりビチュメン濃度 20 wt%以下ではヘマタイト構造を維持でき

ていたのに対し、ビチュメン濃度 30 wt%以上の条件ではマグネタイト構造へと変化しており、

触媒の劣化が見られた。種々の反応パラメーターを固定し、ビチュメン濃度を変化させることは、

希釈剤として用いているベンゼンの添加量が変化していることになる。つまり、ビチュメン濃度

の低下は、ベンゼン添加量の増加に等しくなる。このことを踏まえると、ビチュメン濃度の低下

に伴い触媒構造が維持できるようになった。これは、ベンゼンにより触媒表面に付着した重質成

分が洗い流されたため、より効率よく触媒再生が行われたと考えられる。また、2.3.1.5 の

H2O/Bitumen = 20 の条件に比べ、H2O/Bitumen = 10 とした場合、各ビチュメン濃度において Coke 

+ Residue 生成量が増加する傾向となった。これは水使用量の減少により亜臨界水による Coke 生

成抑制機能が低下したためであると考えられる。そのため、水量、ベンゼン量共に重質油の仕込

み量に対して少ない 30 wt%、50 wt%では Coke + Residue が増加したと考えられる。以上より、

亜臨界水雰囲気下における本触媒反応系において、分解活性および触媒構造を維持するためには

水、あるいはベンゼンのような希釈剤が重質油に対して一定量必要であると考えられる。 
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Fig. 2-28 反応前後の触媒の XRD パターン 

（Bitumen 濃度の影響 @ H2O/Bitumen=10） 
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2.3.1.7.  希釈剤の影響 

2.3.1.5、2.3.1.6 の結果を踏まえ各パラメーターの利点と欠点についてまとめると、H2O/Bitumen 

= 20 ほど十分な量の水を供給した場合、希釈剤を用いることなく、ビチュメンをそのまま供給し

ても反応性や触媒構造を維持できる利点があるが、過熱水蒸気の製造コストが嵩むといったデメ

リットがあげられる。一方、H2O/Bitumen = 10 の条件では過熱水蒸気の製造コストを低減できる

一方、希釈剤を用いる必要がある。そこで、Fig. 2-29 に示すような分解生成物の白油成分を一部

還流し、希釈剤として用いることができれば非常に有用なプロセスが構築できると考えられる。 

そこで、本項では種々の希釈剤が重質油分解反応に及ぼす影響について検討した。希釈剤とし

ては白油成分に主に含まれるベンゼン、トルエン、1-メチルナフタレン、ジフェニルメタンの 4

種類を用いた。水使用量は H2O/Bitumen = 10 とし、圧力は 19～22 MPa の範囲とした。分解実験

後の生成物炭素収率を Fig. 2-30 に示す。また Fig. 2-31 に生成ガス量、Fig. 2-32 に生成液分子量

分布を、Fig. 2-33 に反応前後における触媒の XRD パターンを示している。炭素収率のグラフよ

り、各希釈剤とも同程度の Gas Oil、VGO が得られた。Fig. 2-30 の生成液分子量分布も希釈剤間

で大きな差異は見られなかった。Coke 収率について着目すると、1-メチルナフタレン、ジフェニ

ルメタンを希釈剤として用いた場合、単環希釈剤であるベンゼン、およびトルエンに比べ、Coke 

+ Residue 生成量が減少する傾向となった。これは、希釈剤により重質油中に含まれるアスファ

ルテン分子の凝集構造を緩和することができたためであると考えられる[6]。特に 1-メチルナフ

タレンは重質油間の水素シャトリングを仲介する機能が示唆されている[6]。また、1-メチルナフ

タレンやジフェニルメタンを希釈剤として用いた場合、反応後の生成液中に含まれる不飽和結合

量を表す指標であるヨウ素価の値が増加した。これは、希釈剤によりアスファルテンの凝集構造

が緩和されると共に、触媒により分解されたためであると考えられる。アスファルテンは巨大分

子であり、凝集構造の一部を緩和・分解しても、VGO ほど軽質な成分まで分解はできていない

ため、軽質分収率に大きな差異は見られなかったと考えられる。しかし、ヨウ素価が増加した要

因として、希釈剤である 1-メチルナフタレンやジフェニルメタンへの水素添加反応が優先的に

進行し、分解油への水素添加が不十分である可能性も考えられる。そこで、1HNMR による生成

液の分析を行った。Fig. 2-34、2-35 に反応前後の核磁気共鳴スペクトル図を示す。また、Table 2-

2 に各水素量をまとめた。1-メチルナフタレンが水素添加された場合、1HNMR スペクトル、及び

水素存在比の変化として(1)芳香族水素の減少、(2)芳香族メチル水素の増加、(3)芳香族メチル水

素のピーク分裂、が観測される。しかし、スペクトル図、および水素分布をみても、反応前後に

おける明確な変化は見られなかった。従って、希釈剤への水素添加反応は起きていないと考えら

れる。逆に、ベンゼン、およびトルエンを希釈剤として用いた場合に軽質油中の不飽和成分が希

釈剤と付加反応を起こし、ヨウ素価が低下したことも考えられる。トルエン希釈原料を用いた場

合の核磁気共鳴スペクトルを Fig. 2-36 に示すと共に、芳香族メチル水素量を Table 2-3 にまとめ

た。単環芳香族希釈剤への付加反応が起きた場合に生じる 1HNMR スペクトルの変化としては、

(1)芳香族水素の減少、(2)芳香族メチル水素の増加、(3)芳香族メチル水素のピーク分裂、があげ

られる。しかし、Fig. 2-36、および Table 2-3 において前述したような変化が見られなかった。こ

のことから、各希釈剤間におけるヨウ素価の値の変化に対し、生成油あるいは生成ガスと希釈剤

との反応による影響は無視小であることが示唆された。これを踏まえると、1-メチルナフタレン
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やジフェニルメタンを用いた場合に、Coke + Residue の生成量が減少した要因としては溶媒効果

に起因していると考えられる。反応後の触媒構造は Fig. 2-33 より、全ての条件において反応前と

同じヘマタイト構造をある程度維持できていたことから、触媒安定性の観点からも種々の希釈剤

は本反応系に適用可能であることが明らかとなった。 
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Fig. 2-29 白油成分を一部還流し希釈剤として利用したプロセスの一例 
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Fig. 2-30 生成物炭素収率 

（希釈剤の影響） 

Fig. 2-31 生成ガス量 

（希釈剤の影響） 
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Fig. 2-32 生成液分子量分布 

（希釈剤の影響） 

Fig. 2-33 反応前後における触媒の XRD パターン 

（希釈剤の影響） 
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Fig. 2-34 反応前の 1-メチルナフタレン希釈 

Bitumen 核磁気共鳴スペクトル 

Fig. 2-35  1-メチルナフタレン希釈 

Bitumen 反応後生成液の核磁気共鳴スペクトル 
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Fig. 2-36 トルエン希釈 Bitumen 
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Table 2-2  1-メチルナフタレン希釈原料の反応前後に

おける水素存在割合 

Table 2-3  トルエン希釈原料の反応前後における 

水素存在割合 
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2.3.1.8.  高濃度原料、少水量条件における反応時間の影響 

2.3.1.6 において、H2O/Bitumen = 10 の条件では Bitumen 濃度が 30 wt%以上となると反応後の

触媒構造がマグネタイト構造へと変化し、触媒が劣化した。この要因として、高濃度かつ水使用

量の少ない反応場では、反応時間 60 min は触媒に対して負荷が大きく、触媒構造がマグネタイ

トへと変化しやすい条件であることが考えられる。そこで、本項では 50 wt% Bitumen 原料を用

い、H2O/Bitumen = 10 の条件において反応時間の影響を検討した。生成物炭素収率を Fig. 2-37 に

示す。生成ガスは Fig. 2-38 に、生成液分子量分布を Fig. 2-39 に示す。最後に反応後の触媒の XRD

パターンを Fig. 2-40 に示す。 

生成物炭素収率では反応時間によらず、ほぼ一定の収率で軽質分が得られた。しかし、Fig. 2-

39 の生成液分子量分布に着目すると、反応時間 15 min、30 min の時の CH2Cl2相が反応器より直

接回収される生成液よりも重質であることがわかる。つまり、15～30 min では反応時間が短く、

未反応の重質成分が反応器壁に残存しており、炭素収率では見掛け上軽質分収率が高くなってい

ると考えられる。なお、反応時間 60 min 以降では生成液と CH2Cl2相において分子量分布に大き

な差異は見られなかった。Fig. 2-38 より、CO2 生成量は反応時間に比例して増加した。しかし、

反応後の触媒の XRD パターンでは、Fig. 2-40 に示すように反応時間 30 min 以下ではヘマタイト

構造を維持できているのに対し、60 min ではマグネタイト構造へと変化し触媒が劣化した。反応

時間 60 min では触媒表面に多量の Coke が付着し、この触媒上の Coke に対し格子酸素を供給、

酸化分解反応が進行する半面、触媒表面が Coke に被覆され、水からの活性酸素種の生成、およ

び格子酸素の補充が行われず、触媒構造がマグネタイト構造へと変化したと考えられる。そのた

め、CO2生成量は反応時間に伴い増加するものの、触媒構造はマグネタイト型へと変化したと考

えられる。以上の結果より、50wt%原料を用い、かつ水使用量の少ない H2O/Bitumen = 10 の条件

では、反応時間を短くすることで分解活性は多少低下するが、触媒構造を維持できることが明ら

かとなった。 
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Fig. 2-37 生成物炭素収率 

（反応時間の影響 @50wt%Feed 

 H2O/Bitumen=10） 

Fig. 2-38 生成ガス量 

（反応時間の影響 @50wt%Feed 

 H2O/Bitumen=10） 
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Fig. 2-39 生成液分子量分布 
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Fig. 2-40 触媒の XRD パターン 

（反応時間の影響 @50wt%Feed H2O/Bitumen=10） 
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2.3.2.  高圧流通式反応器による重質油連続分解実験 

2.3.2.1.  反応圧力の影響 

ビチュメンの分解反応において反応圧力が生成物の炭素収率に与える影響について検討した。

反応圧力を 0.1、19.0、26.9 MPa として分解実験を行い、高圧流通式における分解実験では、比

較のために無触媒でも同様の実験を実施した。Fig. 2-41 に生成物の炭素収率、Fig. 2-42 に生成液

の分子量分布、Fig. 2-43 に反応前後の触媒の XRD パターン、Fig. 2-45、Fig. 2-46 に生成液の熱重

量分析とその 1 次微分の結果を示す。なお、炭素収率のグラフにおいて、Residue は反応管表面

に付着した重質成分であり、Coke は触媒上に付着した炭素量をそれぞれ示している。熱重量分

析では沸点が既知の物質を用い、TG 測定沸点と実沸点の相関を行い、実際の測定温度を実沸点

に換算した。 

Fig. 2-41、2-42 において、常圧流通条件の結果に着目すると、軽質成分（Gas oil・VGO）の炭

素収率が約 50 mol%-C であるが、固体成分(Residue・Coke)の炭素収率も約 40 mol%-C と高い値

になっている。分子量分布を見ると、常圧流通式反応器の生成液は供給原料であるビチュメンに

比べ、分子量 200～400 g/mol の軽質成分の収率が高くなっており、分子量 500 g/mol 以上の重質

成分の収率が減少している。これは、ビチュメン中の重質成分が固体成分へ転換されたことによ

る、見かけ上の軽質化であると考えられる。また、生成ガスの組成を見ると CO2が主成分である

ことから、酸化鉄系触媒の酸化分解によってビチュメンの軽質化反応が進行したと考えられる。 

一方、高圧流通条件(19.0、26.9 MPa)の結果に着目すると、軽質成分の収率は約 45～60 mol%-

C で常圧流通条件とほぼ等しい値となっているが、固体成分の収率は約 15 mol%-C と常圧流通条

件の半分以下まで低減している。分子量分布においても、生成液の軽質成分の収率がビチュメン

中の軽質成分の収率よりも高くなっていることから、軽質化反応が進行していることがうかがえ

る。これは、高圧条件とすることで過熱水蒸気が亜臨界水または超臨界水となり、固体成分(Coke・

Residue)の前駆体となりうる重質成分の溶媒への溶解度が向上したことで、重質成分が反応器外

部へ流出したためであると考えられる。また、当研究室での測定から、ビチュメン中のアスファ

ルテン量が約 17 mol%-C であることがわかっており、この値は高圧流通条件における固体成分

の収率 15 mol%-C とほぼ等しい。従って、高圧流通条件ではアスファルテン以外の重質成分から

の固体成分の生成が抑制された結果、固体成分の収率が低減されるのではないかと考えられる。 

無触媒の結果と比較すると、触媒を用いた方が軽質成分の炭素収率が高くなり、分子量分布に

おける軽質成分収率も高いことが分かる。また、生成ガスの組成を見ると触媒を用いた方が CO2

の生成量が多いことから、触媒を用いることで酸化分解によって効率的にビチュメンの分解反応

が進行したと考えられる。これは Fig. 2-45、2-46 より、触媒を用いた方が熱重量分析の 1 次微分

のピークが低温側にシフトしていることからも触媒によって低沸点成分、すなわち軽質成分がよ

り多く生成したと言える。Fig. 2-43 より、すべての反応条件において反応後も触媒は反応前と同

様にヘマタイト構造を維持していることが確認できる。このことから、本触媒は過熱水蒸気～超

臨界水流通条件下において活性が安定な触媒であると考えられる。 

以上より、本触媒を用いて高圧流通条件でビチュメンの分解実験を行うことで、常圧流通条件
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と同等の分解活性を示しつつ、固体成分の生成量を抑制できることがわかった。 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

Fig.2-41 ビチュメンの分解反応における生成物の炭素収率(常圧過熱水蒸気～超臨界水流通条件) 

 

Fig. 2-42 生成液の分子量分布 

(常圧過熱水蒸気～超臨界水流通条件) 
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Fig.2-43 反応前後の触媒の XRD パターン 

(常圧過熱水蒸気～超臨界水流通条件) 

Fig. 2-45 生成液の熱重量分析 

(常圧過熱水蒸気～超臨界水流通条件) 

Fig. 2-46 生成液の熱重量分析の 1 次微分 

(常圧過熱水蒸気～超臨界水流通条件) 
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2.3.2.2.  反応温度の影響 

反応温度がビチュメン分解活性に及ぼす影響について検討した。後述 2.3.2.3 の結果から、触

媒量は効果的に分解反応が進行する W/FBitumen＝4 [h] とした。反応温度は 350～420 ℃で変化さ

せて分解実験を行った。Fig. 2-47 に生成物の炭素収率、Fig. 2-48 に生成ガス量、Fig. 2-49 に生成

液分子量分布、Fig. 2-50 に生成液熱重量分析とその一次微分、Fig. 2-51 に反応前後における触媒

の XRD パターンを示す。 

Fig. 2-47 より、反応温度の上昇に伴い、軽質分である Gas oil および VGO の収率が増加した。

また、Fig. 2-48 の生成ガス量に着目すると、触媒活性の指標である CO2生成量もまた反応温度の

上昇に伴い増加した。特に、反応温度 400 ℃以上で CO2 の生成量は急増する結果となった。ま

た、生成物炭素収率の Residue 生成量に着目すると、380 ℃以下で生成量が多く、400 ℃以上で

生成量が大きく減少する結果となった。特に反応温度 400 ℃以上では触媒層通過後の配管に付

着する Residue 量が極端に減少していた。このような差異が生じた理由として、反応温度の上昇

に伴い、重質油の流動性が増加すると共に、触媒による酸化分解反応が十分に進行し、配管に付

着しうる重質成分が減少したためであると考えられる。これらの結果を踏まえると、本触媒反応

系は反応温度 400 ℃以上において重質油に対し高い分解活性を発揮することが分かった。Fig. 2-

49 の生成液分子量分布では、反応温度が高くなるにつれ、重質成分の収率が低下すると共に、分

子量約 300 g/mol の低分子成分の収率が増加した。さらに、Fig. 2-50 の生成液熱重量分析結果に

おいても、軽質化の進行に伴い、換算後沸点で 500 ℃以上の温度域における液成分が減少する

と共に、約 350 ℃付近のより低温域における重量減少が顕著になった。これら液成分の分析結

果から、本触媒による重質油の分解は低分子の分解だけでなく、重質成分の分解反応が十分に起

きていることが示唆された。反応後の触媒構造に着目すると（Fig. 2-51）、各反応温度において反

応後の触媒は反応前と同じくヘマタイト構造を十分に維持できていることが分かる。（低角）/（高

角）ピーク強度比を比較しても反応前後でほとんど変化がなかった。CO2生成量は 400 ℃以上で

増加しているのに対し、反応後の触媒は十分にヘマタイト構造を維持できていたことから、本触

媒は 400 ℃でも十分に触媒再生が行われることが明らかとなった。以上を踏まえると、本触媒

を用いた重質油の分解反応は 400 ℃以上で高い分解率が得られ、かつ触媒構造は十分に安定で

あることがわかった。 
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Fig. 2-47 生成物の炭素収率 

(反応温度の影響) 

Fig. 2-49 生成液の分子量分布 

(反応温度の影響) 

Fig. 2-48 生成ガスの量 

(反応温度の影響) 
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Fig. 2-51 反応前後の触媒の XRD パターン 

(反応温度の影響) 

Fig. 2-50 （左）生成液の熱重量分析 （右）熱重量分析一次微分 

(反応温度の影響) 
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2.3.2.3.  触媒量/ビチュメン流量 [W/FBitumen] の影響 

触媒量 W [g]とビチュメン流量 FBitumen [g/h]の比、W/FBitumen [h]が生成物の炭素収率に与える影

響について検討した。W/FBitumen ＝1 ~ 4 [h]の条件で分解実験を行った。Fig. 2-52 に生成物の炭素

収率、Fig. 2-53 に生成ガス量、Fig. 2-54 に生成液分子量分布、Fig. 2-55 に生成液熱重量分析結果

とその一次微分、Fig. 2-56 に反応前後の触媒の XRD パターンを示す。 

Fig. 2-52、Fig. 2-53 より、CO2が生成すると共に原料ビチュメン中に約 35mol%-C 含まれる軽

質成分（Gas Oil、VGO）が反応後には約 50 ~ 70mol%-C まで増加した。また、W/FBitumenの値の

増加に伴い CO2生成量、および軽質成分の炭素収率も増加しており、W/FBitumen＝4 [h] では軽質

分である Gas Oil と VGO の合計収率が 70mol%-C に達した。生成ガスにおける H2は水の分解反

応や、重質油への活性水素種の添加の有無、重質油からの脱水素反応など、様々な反応により生

成する。そのため、水素は生成ガスの主生成物ではあるが、触媒活性の指標として用いることは

不適である。一方、CO2は触媒による酸化分解反応由来であることから、触媒活性の絶対的な指

標として用いることができる。このことから、本触媒が酸化触媒として作用し、重質油を分解、

軽質化していることが示された。また、生成液中の不飽和量の指標であるヨウ素価に着目すると

（Fig. 2-52）W/FBitumenの値の増加に伴い、値が増加した。つまり、軽質化の進行に伴い、ヨウ素

価の値が増加する結果となった。このことから、亜臨界水雰囲気下における本触媒による重質油

の酸化分解反応では、(1)水からの活性水素種が炭化水素に十分に付加されず、不飽和分を生成し

ながら進行する、(2)生成軽質油の脱水素反応が進行することが考えられる。炭化水素の観点から

の反応機構の考察は本文第 2 部 6 章に示す。 
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Fig. 2-52 ビチュメンの分解反応における生成物炭素収率 

(ƸƐƧBitumen＝1～4 [h]) 

Fig. 2-53 生成ガスの量 

(ƸƐƧBitumen＝1～4 [h]) 
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Fig. 2-54 において、生成液の分子量分布は分子量 300 g/mol の軽質分収率が高くなると共に、

分子量 560 g/mol 以上の重質成分（VR）の収率が減少していることから、分解反応により、重質

油の低分子化が進行したことが分かった。また、W/FBitumenの値の増加に伴い Gas oil、VGO の収

率が大きくなっていることが確認できる。これは、ビチュメンの供給量に対する触媒量が増加す

ることで、効率的にビチュメンの分解反応が進行したためと考えられる。Fig. 2-55 においても、

W/FBitumen の値の増加に伴いより低温域で重量減少が顕著になり、熱重量分析の 1 次微分のピー

クも低温側にシフトしていることがわかる。これより、触媒量の増加に伴い、沸点成分すなわち

軽質成分がより多く生成していると考えられる。 

Fig. 2-56 より、すべての反応条件において反応後も触媒は反応前と同様にヘマタイト構造を維

持していることが確認できる。このことから、本触媒はW/FBitumen＝1～4 [h] の条件において活性

が安定な触媒であると考えられる。以上より、今回の検討範囲ではW/FBitumen＝4 [h] のとき最も

軽質化が進行し、固体成分の収率が少ない最適な条件であることが分かった。 

 

 

  

Fig. 2-54 生成液の分子量分布 

(ƸƐƧBitumen＝1～4 [h]) 
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Fig. 2-56 反応前後の触媒の XRD パターン 

(ƸƐƧBitumen＝1～4 [h]) 

Fig. 2-55 （左）生成液の熱重量分析 （右）熱重量分析一次微分 

(ƸƐƧBitumen＝1～4 [h]) 
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2.3.2.4.  反応器内の滞留時間の影響 

ビチュメンの分解反応において、反応器内の滞留時間が生成物の炭素収率に与える影響につい

て検討した。反応器内の滞留時間を 1 min、3 min と変えて分解実験を行い、比較のために無触

媒でも同様の実験を実施した。Fig. 2-57 に生成物の炭素収率、Fig. 2-58 に生成液の分子量分布、

Fig. 2-59 に生成ガスの組成、Fig. 2-60 に反応前後の触媒の XRD パターン、Fig. 2-61、Fig. 2-62 に

生成液の熱重量分析とその 1 次微分の結果を示す。 

Fig. 2-57 より、触媒を用いた反応の場合、19.0 MPa、26.9 MPa どちらの条件においても反応器

内の滞留時間が 3 min から 1 min へ短くなると、軽質成分の炭素収率が高くなり、固体成分の炭

素収率が低減していることが分かる。反応器内の滞留時間が長いと重合反応が進行してしまい、

生成した軽質成分が固体成分へ転換されてしまう。しかし、滞留時間が短くなることで重合反応

が進行する前に、生成した軽質成分を反応器外へ流出、回収できるため、このような結果になっ

たと考えられる。また、Fig. 2-57～2-59 より、触媒を用いた方が無触媒の反応結果よりも軽質分

の炭素収率が高く、CO2の生成量も多いことから、触媒の酸化分解能によるビチュメンの軽質化

反応がより効率的に進行したと考えられる。Fig. 2-60 から、すべての反応条件において反応後も

触媒は反応前と同様にヘマタイト構造を持つことが確認でき、活性を維持し安定であると考えら

れる。 

以上より、反応器内の滞留時間が 1 min 程度でも、ビチュメンの軽質化反応は十分に進行し、

かつ固体成分の炭素収率を低減できることが示唆された。 
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Fig. 2-57 生成物の炭素収率 

(反応器内の滞留時間 1 min, 3 min) 

Fig. 2-58 生成液の分子量分布 

(反応器内の滞留時間 1 min, 3 min) 
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Fig. 2-60 反応前後の触媒の XRD パターン 

(反応器内の滞留時間 1 min, 3 min) 

Fig. 2-61 生成液の熱重量分析 

(反応器内の滞留時間 1 min, 3 min) 

Fig. 2-62 生成液の熱重量分析の 1 次微分 

(反応器内の滞留時間 1 min, 3 min) 
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2.3.2.5. 長時間実験による触媒耐久性の検討 

これまでの検討から、反応温度 420 ℃、圧力 19.0 MPa、W/FBitumen = 4、FH2O/FBitumen = 20 の時、

本触媒は効果的に重質油を分解し、高い収率で軽質分が得られることがわかった。しかし、これ

らはすべて反応開始 2 h における初期活性に対する検討であった。そのため、本触媒を工業的に

利用するためには、触媒の耐久性について検討する必要がある。そこで、本項では最適反応条件

における長時間実験を行うことで、触媒の安定性について検討した。反応時間は 2 ~ 6 h とし、

生成物は 2、4、6 h 分を全量回収した。生成物の経時変化は各反応時間における生成物収率の差

によって算出した。Fig. 2-63 に生成物の炭素収率を示す。比較として、常圧条件において同反応

条件で分解実験を実施した結果を同図に示す。また、Fig. 2-64 に生成ガス量、Fig. 2-65 として生

成液分子量分布、Fig. 2-66 に生成液熱重量分析とその一次微分を示す。加えて、反応前後の触媒

の XRD パターンを Fig. 2-67 に示す。 

まず、反応圧力が生成物収率に与える影響について考察する。Fig. 2-63 より、高圧条件では反

応開始 6 h 後も常圧条件に比べ高い収率で軽質分が得られた。加えて、常圧条件では 2 h で触媒

上に約 30 mol%-C もの Coke が析出していたのに対し、亜臨界水流通条件下では 6 h 反応後も

Coke 生成量は約 10 mol%-C 程度であった。反応前後の触媒の XRD パターン（Fig. 2-67）より、

常圧条件では反応開始 2 h ですでに触媒はマグネタイト構造へと変化し、劣化したのに対し、亜

臨界水中では 6 h 反応後もヘマタイト構造を維持できていた。以上より、亜臨界水雰囲気は高分

解活性および触媒構造を維持したまま、Coke 生成反応を長時間にわたり抑制できていることが

示された。 

次に、高圧条件における生成物経時変化に着目する。Fig. 2-68 より、Residue が反応開始 2 h 以

降ほとんど生成していないことがわかる。これは重質成分が反応初期に配管表面に付着し、管表

面が親油性となったため、2 h 以降生成量が激減したと考えられる。一方、軽質分収率は、反応

時間 6 h を通して高い収率で軽質分が得られていたが、反応時間 4 ~ 6 h の期間において、僅かに

減少した。一方、Fig. 2-65 の生成液分子量分布においては、いずれの期間においても分子量分布

の差異は見られなかった。これは生成液の回収を全量回収としているため、反応時間 6 h では、

反応時間 4 h までの軽質分が含まれており、見掛け上分子量分布に差異がないと考えられる。Fig. 

2-66 の生成液熱重量分析も同様の理由により見掛け上変化がないと考えられる。生成ガス量（Fig. 

2-64）は、反応開始 6 h 後も安定して CO2が生成していることから、触媒による酸化反応が進行

していることが確認された。加えて、Fig. 2-67 より、高圧条件では 6 h 反応後の触媒もヘマタイ

ト構造を十分に維持できていた。これより、本触媒の触媒構造の変化による活性の低下は無いと

考えられる。しかし、反応時間 4 ~ 6 h の期間において、軽質分収率が減少するのと同時に、Coke

生成量が他の期間に比べ、増加した。また、6 h 反応後の触媒は一部が固着しており、炭素析出

が目立った。これを踏まえると、4～6 h の期間において活性が低下した理由は、Coke により触

媒表面が被覆され、活性が低下したのではないかと考えられる。これを明らかにするため、反応

後の触媒を 4 分割し、各種分析（元素分析、構造解析）を行った。 
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Fig. 2-63 生成物炭素収率経時変化 

Fig. 2-64 生成ガス量経時変化 
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Fig. 2-65 生成液の分子量分布 

(反応時間の影響) 

Fig. 2-66 （左）生成液の熱重量分析 （右）熱重量分析一次微分 

(反応時間の影響) 
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Fig. 2-67 反応前後の触媒の XRD パターン 

(反応時間の影響) 
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分割した触媒の元素分析を行い、Coke 生成量の分布を測定した結果を Fig. 2-68 に示す。図中

左側が反応器入口側から 1/4 の触媒であり、右側が反応器出口側の触媒である。これより、Coke

生成量は Feed の流れ方向に分布を持ち、反応器入り口側ほど Coke 生成量が多く、出口側ほど減

少する結果となった。このような分布が生じた理由としては、入口側の触媒は常に重質な原料と

接触するのに対し、出口側の触媒は分解、軽質化された原料と接触することが多くなるためであ

ると考えられる。特に、6 h 反応後における最下部の触媒は、重質成分が付着し、触媒間の固着

も確認された。従って、4 ~ 6 h の期間では入口側の触媒が Coke により活性点が被覆され、部分

的に活性が低下し、軽質分収率が減少したと考えられる。Fig. 2-64 より、6 h 後も CO2生成量は

維持できていることから、触媒上に付着した Coke の燃焼による CO2の発生も考えられるが、完

全に酸化分解活性がなくなったわけではないと考えられる。 

次に各触媒層の構造解析を行った。その結果をFig. 2-69に示す。図中下側が反応器入口側1/4、

上部が出口側の触媒構造を示している。これより、各触媒層とも反応後はヘマタイト構造を十分

に維持できていることがわかった。従って、入口側の触媒構造の変化による活性の低下は無い。

加えて、FH2O/FBitumen = 20 ほど十分な量の水を供給した場合、長時間の反応に対しても触媒構造

は十分に維持できることがわかった。以上の結果より、長時間の重質油分解反応に対して本触媒

は Coke の付着により部分的に活性が低下するが、触媒構造が安定なため、Coke を燃焼すること

で再度高い分解活性が得られる可能性が示唆された。 

そこで、6 h 反応後の触媒を 550 ℃、1 h 空気焼成し、触媒上に付着した Coke を除去した触媒

（以下再生触媒）を用い、同条件において 2 h 分解実験を実施した。その結果を Fig. 2-63 に長時

間実験の結果と共に示している。なお、再生触媒を用いた分解実験では再生触媒の量が不足した

ため、理論仕込み重量に対して約3 wt%分の反応前の触媒を触媒層出口側に追加した。生成ガス、

生成液分子量分布、生成液熱重量分析、反応後の触媒の XRD パターンはいずれも Fig. 2-64~2-67

に併記している。炭素収率より、再生触媒を用いた場合、反応前の触媒を用いた場合とほぼ同程

度の軽質分（Gas Oil、VGO）が得られた。生成液分子量分布および、熱重量分析においても反応

前の触媒と遜色ないほど、重質油の低分子化、低沸点化が進行した。加えて、生成ガス量も同程

度 CO2 が生成していたことから、酸化分解能は十分に維持できていた。一方、Coke 生成量は反

応前の触媒に比べ、僅かに増加したが、反応前の触媒と再生触媒を用いた場合の Coke と Residue

の合計収率は同値であった。再生触媒では反応前の触媒の場合に比べ、触媒層前の配管に付着す

る Residue 量が少なかった。このことから、再生触媒において Coke 生成量が増加した要因とし

て、触媒層前の配管に付着しうる重質成分が従来のように付着せず、より多く触媒層に供給され

たため、Coke 生成量が増加したと考えられる。そのため、Coke 生成量が増加した分、Residue の

生成量が減少したと考えられる。再生触媒を用い分解実験を行った後の触媒の XRD パターンは

Fig. 2-67 より、十分にヘマタイト構造を維持できていたことがわかる。なお、原料の流れ方向に

対する触媒構造の偏倚は見られなかった。従って、本触媒は表面に付着した Coke を焼成するこ

とにより、再度高い分解活性が得られ、かつ Coke 焼成に伴う触媒活性の低下もなく、安定であ

ることが明らかとなった。これを踏まえると、本触媒は固定床型反応器で用いることも可能であ

り、FCC や H-Oil プロセスのような流動床型プロセスで用いれば、さらに高効率であると考えら

れる。なお、流動床型プロセスに用いる場合は触媒の機械的強度が必要となる。 



第２章 酸化鉄系触媒による重質油の連続分解軽質化 

 

89 

 

In
te

n
si

ty
 
[-

]

2θ [degree]

Magnetite

3/4

2/4

Hematite

Before reaction

20 30 40 50 60 70 80

1/4 (inlet side)

4/4 (outlet side)

Intensity 

ratio

(low angle/

high angle)

0.99

0.97

0.97

0.97

0.95

Feed

H2O

Inlet side

1/4 2/4 3/4
Outlet side

4/4

A
m

o
u
n
t 

o
f 

c
o

k
e 

o
n
 c

at
. 
[C

-w
t%

]

0

2

4

6

8

10

12

14

1/4

Inlet side

2/4 3/4 4/4

Outlet side

4h

2h

4h total

2h total

6h

6h total

滞留時間 [s] 15 30 45 60

 

 

  

Fig. 2-68 Coke 生成量分布 

(反応時間の影響) 

 

Fig. 2-69 流れ方向に対する触媒構造の偏倚 

(反応時間の影響) 
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2.3.2.6.  希釈剤の影響 

2.3.1.4 の結果を踏まえ、流通条件において同様に希釈剤が重質油分解活性に及ぼす影響につい

て検討した。なお、水供給量は回分式反応器との比較のため FH2O/FBitumen = 10 とした。生成物炭

素収率を Fig. 2-70 に示す。また生成ガス量を Fig. 2-71 に、生成液分子量分布を Fig. 2-72 に示す。

生成液熱重量分析は希釈剤の変化により、分析前の溶媒除去温度を変更する必要があり、これに

伴い本測定で得られる熱重量分析結果が直接比較できるものではなくなるため、掲載しなかった。

なお、反応後の触媒の XRD パターンを Fig. 2-73 に示す。 

炭素収率のグラフより、1-メチルナフタレン希釈原料はベンゼン希釈原料を用いた場合に比べ、

軽質分収率が減少した。しかし、これは反応管に付着する重質成分である Residue の生成量が多

いため、見掛け上液収率が減少したと考えられる。Fig. 2-72 に示す生成液分子量分布より、ベン

ゼン希釈と、1-メチルナフタレン希釈のピークトップは同位置にあることからも、低分子化は同

程度進行していることが示唆される。なお、Residue が増加した要因としては、希釈剤である 1-

メチルナフタレンの沸点が高く、乾燥機内（110 ℃）で十分に乾燥されず、残存した可能性が考

えられる。加えて、1-メチルナフタレンはベンゼンに比べ粘性が高いため、原料および触媒層通

過後の分解生成液の流動性が低く、より多くの重質成分が反応管内に残存したことが考えられる。

次に、Coke 収率に着目すると、回分式反応器を用いた検討と同様に触媒上に析出する Coke 生成

量は減少する結果となった。加えて、生成液のヨウ素価の値もベンゼン希釈原料を用いた場合に

比べ高い値となった。このような傾向となった要因としては、2.3.1.4 でも述べたように、1-メチ

ルナフタレンの希釈剤としての水素シャトリング効果や、アスファルテン成分の凝集緩和作用に

よるものと考えられる。Fig. 2-73 の反応後の触媒構造では 1-メチルナフタレン希釈原料を用いた

場合、ベンゼン希釈の時よりもよりヘマタイト構造を維持できていた。1-メチルナフタレンには

水素シャトリング効果による Coke 生成抑制能が期待されていることから、この効果によりベン

ゼン希釈よりも Coke 前駆体が触媒表面に滞留する時間が短くなり、より効率よく分解反応およ

び触媒再生が行われたと考えられる。一方、ベンゼン希釈原料の場合、Coke 前駆体が触媒表面

に付着し、その Coke 前駆体に対し格子酸素を放出し部分的に分解した後 Coke を生成したため、

触媒再生の効率が悪く、僅かにヘマタイト構造へと変化したと考えられる。 
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Fig. 2-70 生成物の炭素収率 

(希釈剤の影響) 

Fig. 2-72 生成液の分子量分布 

(希釈剤の影響) 

Fig. 2-71 生成ガスの量 

(希釈剤の影響) 

Fig. 2-73 反応前後の触媒の XRD パターン 

(希釈剤の影響) 
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2.4. 結言 

2.3.1 において回分式反応器を用い、各種反応条件が重質油分解活性に及ぼす影響を検討した。

この内容を以下に総括する。 

 圧力 19~22 MPa の亜臨界水領域において本触媒は高い重質油分解活性が得られた。 

 圧力 28 MPa の超臨界水領域では超重質油の分解反応が進行することが示唆された。 

 水使用量は H2O/Bitumen = 10 以上必要。 

 触媒量はW/Bitumen = 4 以上用いれば触媒構造が維持可能。 

 H2O/Bitumen = 20 ほど十分な量の水を供給すれば Bitumen 濃度の影響は小さい。 

 H2O/Bitumen = 10 の条件では希釈剤を用いることで触媒構造を維持可能。 

 生成軽質油の白油成分を希釈剤として利用可能であることが示唆された。 

 1-メチルナフタレン、ジフェニルメタンは本触媒反応系において Coke 生成量を抑制でき

る可能性が示唆された。 

 芳香族希釈剤への水素添加はない。 

 希釈剤への不飽和成分の付加反応は無視小。 

 高濃度かつ H2O/Bitumen = 10 の条件では反応時間を短くすることで触媒構造を維持可能。 

 

また、2.3.2 において高圧流通式反応器を用い、上記同様の影響について検討した内容を以下

にまとめる。 

 反応温度 420℃、W/FBitumen＝4 [h] のとき最も軽質化が進行し軽質分収率が約 70mol%-C ま

で増加した。 

 反応前後において触媒構造を十分に維持するためには FH2O/FBitumen = 20 程度の水供給量が

必要である。 

 亜臨界水雰囲気下では長時間にわたり、Coke 生成を抑制しつつ、高い収率で軽質分が得

られた。 

 長時間実験に対しては Coke 被覆による活性低下が生じるが、触媒構造は安定であった。 

 Coke は Feed の流れ方向に分布を持ち、触媒層入口側ほど多く生成した。 

 十分な量の水を供給すれば、触媒構造の流れ方向に対する偏倚は生じない。 

 触媒上に付着した Coke を燃焼させることで再度高い分解活性が得られた。 

 本触媒は反応温度 400℃以上で重質油に対して高い分解活性を示すことが明らかとなった。 

 回分式反応器と同様に、1-メチルナフタレンを希釈剤として用いることで、Coke 生成を抑

制できた。 
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3.1.   
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╠⅛≤⌂∫√⅜⁸ ≢│⁸ ⌐ ╕╣╢ ─℮∟ 30 mol%-C ⅜

⌐ Coke ≤⇔≡ ⇔≡⇔╕∫√ Fig. 3-1 ⁹SAGD ⱦ♅ꜙⱷfi─ ╩

≤⇔√ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx │⁸ ≢│ ⌐ ⇔≡™╢≤│ ™ ↄ⁸
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☺ꜟ◖♬►ⱶ(ZrO2)╩ ╡ →⁸∕╣╠─ ╩ ⇔√♅♃♬▪-☺ꜟ◖♬▪ TiO2-

ZrO2 ╩ ⇔√⁹ ⌐│ AR; atmospheric residual oil ╩ ™⁸

≤ ⌐ ≢ ╩ ∫√⁹ 

 ╕√⁸Fig. 3-2 ⌐ ∆╟℮⌐⁸ ⌐ ↕╣╢ ─ ─√╘⁸TiO2-ZrO2
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▪ꜟⱵ♬►ⱶ(Al2O3) ┘ ☿ꜞ►ⱶ(CeO2)╩ ⇔√⁹Nb2O5│⁸ ™ ⌐ ∆╢
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√╘⁸Fig. 3-2 ≢ ⇔√ᵑ ─ ─ ⅜ ↕╣╢⁹Al2O3│⁸

─ ™ ≢№╡⁸ ∆╢↓≤≢ᵒ ⌐⅔↑╢ ─ ™ ─

⅜ ↕╣╢⁹CeO2│⁸ ™ ┘ ⌂≥─ ⅜№╢⁹↓╣⌐╟╡⁸ɔ ⌐
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3.2.  

3.2.1.   

3.2.1.1. TiO2-ZrO2 ─  

⌐ ∆╢ ╩ ─╟℮⌐⇔≡ ⇔√⁹Fig. 3-3 ⌐ ╩ ∆⁹ 

(1) ─ ▪ꜟ◖◐◦♪ ┘ ╩ ╡≤╡⁸∕╣∙╣◄♃ⱡכꜟ≢

⇔√⁹ 

 ♅♃♬►ⱶ♥♩ꜝ▬♁ⱪ꜡ⱳ◐◦♪  ◄♃ⱡכꜟ Ti[OCH(CH3)2]4 

(Ti[OCH(CH3)2]4(Wako⁸Titanium Tetraisopropoxide)╩◄♃ⱡכꜟ≢ 30 (mol )⌐  

 ☺ꜟ◖♬►►ⱶ (к )n-ⱪ꜡ⱳ◐◦♪  ◄♃ⱡכꜟ Zr[OC3H7]4(STREAM 

CHEMICALS⁸Zirconium (к) n-propoxide(23-28% free alcohol))╩◄♃ⱡכꜟ≢ 75 (mol

)⌐  

 ♬○Ⱪ(л)◄♩◐◦♪ ◄♃ⱡכꜟ Nb[OC2H5]5(Wako⁸Niobium(л) Ethoxide)╩

◄♃ⱡכꜟ≢ 75 (mol )⌐  

 ▪ꜟⱵ♬►ⱶ  ◄♃ⱡכꜟ Al(NO3)9הH2O(Wako⁸Aluminium 

Nitrate Enneahydrate) ╩◄♃ⱡכꜟ≢ 75 (mol )⌐  

 ☿ꜞ►ⱶ ◄♃ⱡכꜟ Ce(NO3)36הH2O(Wako⁸Cerium(й) Nitrate Hexahydrate)

╩◄♃ⱡכꜟ≢ 75 (mol )⌐  

(2) ─ ▪ꜟ◖◐◦♪⅔╟┘ ╩ ╗◄♃ⱡכꜟ ╩ ⇔√ ⁸30

⇔√⁹ 

(2)ǋ ╩ ╕⌂™ ≢│⁸ ⇔√◄♃ⱡכꜟ ⌐ ⇔ 28%▪fi⸗♬▪ (Wako⁸

28% Ammonia Solution)╩ pH = 10 ⌐⌂╢╕≢ ⇔√⁹ 

(3) ▬○fi(Ti⁸Zr⁸Nb⁸Al⁸Ce)─ ≤ ─ (√∞⇔⁸ │ ╘⌂™)╩◄♃ⱡ

≢ꜟכ 2 ( )⌐ ⇔√ ꜟכⱡ♃◄ה ╩ ⇔⁸ ╩ ╗◄♃ⱡכ

ꜟ ⌐ ⇔ⱴ▬◒꜡ⱳfiⱪ≢ ⇔⁸24 ⇔√⁹ 

(4) 24 ⁸ 263 K⁸ 313 K ─◄Ᵽⱳ꜠כ♃כ≢◄♃ⱡכꜟ╩ ⇔

√⁹ 

(5) ╠╣√ ╩ ≢ ⇔√ ⁸110 ϴ─ ≢ ╩ 24 h ⇔⁸ ⅔╟┘

◄♃ⱡכꜟ╩ ↕∑√⁹ 

(6) ╠╣√ ╩ ≢ ⇔⁸ⱴ♇ⱨꜟ ≢ 873 K⁸2 h ╩ ∫√⁹ 

(7) ≢ (3 ton⁸15 min)⇔√ ⁸ ⌐⅛↑≡ ╩ 300 850ɛm ⌐ ⅎ√⁹

≢│ ™ ↑⇔√ ╩ ⇔√⁹ 
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3.2.1.2.  

 ─ │ ⁸XRD JEOL JDX-8020 XRD ╩ ™ X ⁸╕√⁸

│ BEL SORP-mini II ⁸ ה │

Bell Max⁸ ⱬfi♀fiה ⁸ │ NH3-TPD BEL Mass⁸Bell CAT

┘Ⱨꜞ☺fi JAS.C.O FT/IR-4000 ≢ ⇔√⁹NH3-TPD ⌐⅔↑╢ ─

─ │ ─ ╡⁹ 

(1) ⅜ ↕╣√◘fiⱪꜟ ╩▪ꜟ◗fi( ⁸Ar) ≢ 27 ⅛↑≡ 550ϴ╕≢ ⇔

√⁹ 

(2) Ar ⁸550 ϴ≢ 10 ╩ ⇔⁸ ⌐ ⇔√ ╩ ↕∑√⁹ 

(3) Ar ≢ 100 ϴ⌐⌂╢╕≢ ⇔√⁹ 

(4) Ar ⁸100 ϴ≢ 10 ⇔√⁹ 

(5) ╩ 100ϴ≢ ⇔√╕╕⁸ ●☻╩ Ar ⅛╠ NH3/Ar ●☻┼ ╡ ⅎ⁸NH3/Ar

●☻╩ 30 ⇔√⁹ 

(6) ⌐ ⌐ ⇔√ NH3 ╩ ∆╢√╘⁸ ●☻╩ NH3/Ar ●☻⅛╠ Ar ┼ ╡

ⅎ⁸ 100 ϴ≢ 30 ⇔√⁹ 

(7) Ar ≢⁸45 ⅛↑≡ 100ϴ⅛╠ 550ϴ╕≢ ⇔⁸NH3(Mass number 15)─ ╩

⇔√⁹ 

 ╕√⁸IR-Ⱨꜞ☺fi ⌐⅔↑╢ ─ ─ │ ─ ╡⁹ ╩ ℮ ⌐│⁸

≤⇔≡ ╩ KBr ≢ 20wt%⌐ ⇔⁸ ╩ ™≡ ╩ ⌐ ⇔√⁹ 

(1) ╩☿ꜟ⌐ ⇔⁸ ≢Ɽ⁹√⇔☺כ  

(2) ⁸300 ϴ⁸1 ╩ ⇔⁸ ─ ╩ ↕∑√⁹  

(3) ≢ 20ϴ⌐⌂╢╕≢ ⇔√⁹ 

(4) Ⱨꜞ☺fi─ ⁸20ϴ≢ 30 ⌐Ⱨꜞ☺fi╩ ↕∑√⁹ 

(5) ┘ ⁸150ϴ≢ 30 ╩ ⇔⁸ ⌐ ⇔√ ⌂Ⱨꜞ☺fi╩ ⇔

√⁹ 

(6) ⁸20ϴ⌐⌂╢╕≢ ⇔√⁹  

(7) ⁸ ─ ╩ ╘≡ ≢ ─ IR ☻Ɑ◒♩ꜟ╩ ⇔√⁹ 

 

3.2.2.  

3.2.2.1. ╩ ™√  

≤⇔≡ ⁸AR ╕√│○▬ꜟ◘fi♪ⱦ♅ꜙⱷfi╩ⱬfi♀fi╕√│♩ꜟ

◄fi≢ ⇔√ ╩ ™√⁹⌂⅔⁸ⱬfi♀fi⅔╟┘♩ꜟ◄fi│ TiO2-ZrO2 ⌐╟╢

⅜ ≢№╢↓≤⅜╦⅛∫≡™╢⁹Fig. 3-4 ⌐ ⌐ ™√

─ ╩ ∆⁹ ⌐│◐ꜗꜞ▪●☻≤⇔≡ ╩ ⇔⁸ │ ╡⅜⌂™ │

⁸ 470 ϴ⁸ 2 h ≢ ⇔≡™╢⁹ ∫√ ⌐ ∆╢

╩ ⌐ ∆⁹ 

 



100 

 

 TiO2 ZrO2 ─ ┼─  [W / F Feed ] 

TiO2(100) ZrO2(100)  

Feed 10 wt% AR ⱬfi♀fi  

W / F Feed  / =  0.4 h   F H2O / F Feed = 2 

S BET in reactor / F Feed ┼ ⇔√  / =  10 ~ 18 m2 h g-1  

 

 TiO2-ZrO2 ─ ─   [W / F Feed ] 

TiO2(100) TiO2(20)-ZrO2(80) TiO2(40)-ZrO2(60)  

TiO2(50)-ZrO2(50) TiO2(67)-ZrO2(33) ZrO2(100)  

Feed 10 wt% AR ⱬfi♀fi  

W / F Feed  / =  0.4 h 

S BET in reactor / F Feed ┼ ⇔√  / = 10 ~ 229 m2 h g-1   

F H2O / F Feed = 2 

 

 TiO2-ZrO2 ─ ─  [S BET in reactor / F Feed ] 

TiO2(100) TiO2(20)-ZrO2(80) TiO2(40)-ZrO2(60)  

TiO2(50)-ZrO2(50) TiO2(67)-ZrO2(33) ZrO2(100)  

Feed 10 wt% AR ⱬfi♀fi  

W / F Feed  / =  0.4 ~ 0.53 h 

S BET in reactor / F Feed ┼ ⇔√  / = 202 ~ 229 m2h g-1  

F H2O / F Feed = 2 

 

 TiO2-ZrO2-Nb2O5 ⌐⅔↑╢ Nb2O5 ─  [S BET in reactor / F Feed ] 

TiO2(50)-ZrO2(50) TiO2(48)-ZrO2(48)- Nb2O5 (4)  

TiO2(45)-ZrO2(45)- Nb2O5 (10) TiO2(33)-ZrO2(33)- Nb2O5 (33)  

Feed 10 wt% AR ♩ꜟ◄fi  

S BET in reactor / F Feed  / =  218 ~ 221 m2 h g-1 

F H2O / F Feed = 2 

 

 TiO2-ZrO2-Al2O3 ⌐⅔↑╢ Al2O3 ─  [S BET in reactor / F Feed ] 

TiO2(50)-ZrO2(50) TiO2(48)-ZrO2(48)- Al2O32(4)  

TiO2(45)-ZrO2(45)- Al2O3 (10) TiO2(33)-ZrO2(33)- Al2O3 (33)  

Feed 10 wt% AR ♩ꜟ◄fi  

S BET in reactor / F Feed  / =  218 ~ 221 m2 h g-1 

F H2O / F Feed = 2 

 

 TiO2-ZrO2-CeO2 ⌐⅔↑╢ CeO2 ─  [S BET in reactor / F Feed ] 

TiO2(50)-ZrO2(50) TiO2(48)-ZrO2(48)-CeO2(4)  
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Catalyst (fixed-bed)

Silica wool

Glass beads

Feedstock

Electric 

furnace

N2 

Fixed-bed 
reactor

Tape heater

Ice + water

Condenser

Micro-syringe pump

H2O
Mass flow 

controller

Thermo 

couple

Purge

Gas 

pack

Thermo

couple

TiO2(45)-ZrO2(45)-CeO2(10) TiO2(33)-ZrO2(33)-CeO2(33)  

Feed 10 wt% AR ♩ꜟ◄fi  

W / F Feed  / =  0.4 ~ 0.8 h 

S BET in reactor / F Feed  / =  221 ~ 229 m2 h g-1 

F H2O / F Feed = 2 

 

 ─ Bitumen ┼─  

TiO2(48)-ZrO2(48)-CeO2(4)  

Feed 10 wt% Bitumen ⱬfi♀fi  

W / F Feed  / =  0.4 h 

S BET in reactor / F Feed  / =  202 m2 h g-1 

F H2O / F Feed = 2 

 

β ≢│ ╩ F Feed ≤ ⇔⁸ ╙ ⌐ ⅎ≡ ╩ ∫√⁹╕√⁸

≤⇔≡ ™√ⱬfi♀fi│⁸ ♩כ◦♃כ♦ SDS ╛ ─ ⅝

≢ ⅜╪ ≤⇔≡ ↕╣≡™╢√╘⁸ ⌐ ⅜⌂™↓≤⅜ ≢⅝

√ ⌐≈™≡│⁸ ─ ╟╡♩ꜟ◄fi╩ ≤⇔≡ ™√⁹ 

 

  

Fig. 3-4  
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3.2.3.  

╩ ™√ ⌐⅔↑╢ │ ⌐ ∏╢⁹⌂⅔⁸

⌐⅔↑╢ ⌐ ⇔≡│⁸AR ╩ ≤⇔≡ ™√ │⁸╟╡ ⌂ ⅜

⌂ GPC-802 ◌ꜝⱶ ◘▬☼ 100  5000 g/mol ╩ ™⁸ ≤⇔

≡ √⌐ Gasoline + Kerosene ╩ ⇔√⁹ 

Gasoline + Kerosene 250 ϴ ⁸ 7 13⁸ 100 182  

Gas Oil   250 350 ϴ⁸ 14 20⁸ 

 ₒGPC-802  183 280 ⁸xo PL-gel  200 280ₓ  

VGO   350 525 ϴ⁸ 21 40⁸ 281 567  

VR   525 ϴ ⁸ 41 ⁸ 567  

 

3.3. ≤  

3.3.1. ⌐⅔↑╢ TiO2⁸ZrO2─  

⌐⅔↑╢ ─ ⌐ ∆╢ TiO2 ┘ ZrO2─ ╩ ∆╢√

╘⁸TiO2(100) ⁸ZrO2(100) ╩ ™≡ ≢№╢ (AR)─ ╩ ⇔

√⁹W / F Feed  0.4 h ─ ≢ ╩ ⇔√ ╩⁸Fig. 3-5 ⌐ ≤ꜜ► ⁸

Fig. 3-6 ⌐ AR 1 №√╡─ ●☻ ⁸Fig. 3-7 ⌐ ⁸Fig. 3-8-1 ┘ Fig. 3-8-

2 ⌐ ⌐⅔↑╢ ─ XRD Ɽ♃כfi⁸Table 3-1 ⌐ ─ ─ BET ╩

∆⁹⌂⅔ ≤⇔≡⁸ ≤ ⌐╟╢ AR ─ ╩ ⌐ ∆⁹ 

Fig. 3-5⁸Fig. 3-7 ╟╡⁸TiO2(100) ⁸ZrO2(100) │™∏╣╙ Gasoline+Kerosene⁸

Gas Oil⁸VGO ─ ⅜ ╟╡ ⇔≡™╢⁹ ⁸ ⌐ ⇔√ ≢№╢

Coke ⌐ ∆╢≤⁸CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ≢│ Coke ⅜ 24 mol%-C ⇔≡™╢─⌐

⇔⁸TiO2(100) ⁸ZrO2(100) ─ Coke │ 4 mol%-C ≢№╡⁸Coke ⅜ ⌐ ⇔ ™

↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹╕√⁸ ⌐ ╕╣╢ ╩ ∆ ≢№╢ꜜ► │™∏╣

─ ╙ ≢№╢ AR ≤ ─ ╩ ⇔≡™╢⁹⇔√⅜∫≡⁸ ╠╣√ │ ≤

─ ╩ ∟⁸ ⅛╠─ │╒≤╪≥ ⇔≡™⌂™≤ ⅎ╠╣╢⁹Fig. 3-

8 ⌐ ∆ ─ ─ XRD Ɽ♃כfi╟╡⁸TiO2(100) │ ≢ anatase ╩ ⇔

≡™╢⁹↓╣⌐ ⇔⁸ZrO2(100) │™∏╣╙ tetragonal ≤ monoclinic ─ ≤⌂∫≡™╢⅜⁸

─ │ tetragonal ╩ ↄ ╗ ┼ ⇔≡™╢↓≤⅜╦⅛╢⁹ ⁸CeO2-ZrO2-Al2O3-

FeOx │ ≢ ─ │ ⇔⌂™⅜⁸ ─ ─Ⱨכ◒ │ ⇔≡⅔

╡⁸ ⅛⌐ ─◦fi♃ꜞfi◓⅜ ⇔≡™╢↓≤⅜╦⅛∫√⁹ 

╟╡⁸ ─ ⅜ ⇔⁸ ⌐ ∆╢ Coke ⅜ ╘≡ ⌂™ TiO2 ┘ ZrO2

│⁸ ─ ─ ⌐⅔™≡ ⌂ ≢№╢↓≤⅜ ↕╣√⁹ 
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 ─ BET [m2
 g-1] 

 Ti(100) Zr(100) CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx 

 13 18 95 

 12 13 42 

Table 3-1  TiO2(100) ḯZrO2(100) ḯCeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx BET  

Fig. 3-5  

(  Ḳ TiO2(100) ḭZrO2(100) ḭCeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ) 
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Fig. 3-6 AR 1g טּ  

(  Ḳ TiO2(100) ḭZrO2(100) ḭCeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ) 

Fig. 3.1.3  

(  Ḳ TiO2(100) ḯZrO2(100) ḯCeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ) 
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Fig. 3-8-1 TiO2(100) ḯZrO2(100) XRD ṇ  

Fig. 3-8-2 CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx XRD ṇ  
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3.3.2. TiO2-ZrO2 ─ ─  
 

3.3.1 ╟╡⁸TiO2 ┘ ZrO2│ ⌐⅔↑╢ ─ ⌐⅔™≡ ⌂

≢№╢↓≤⅜╦⅛∫√⁹╕√⁸M.E.Manriquez ╠│ TiO2≤ ZrO2╩ ↕∑√ TiO2-ZrO2

⅜ TiO2⁸ZrO2 ⌐ ═ ─ BET ⅜ ⅝ↄ⁸ ⅜ ∆╢↓≤╩ ╠⅛⌐⇔≡™╢

[1]⁹∕↓≢⁸TiO2 / ZrO2 ╩ 0  Ð╕≢ ↕∑√ TiO2-ZrO2 ╩ ⇔√⁹ 

 

3.3.2.1. TiO2-ZrO2 ─  
 

TiO2 / ZrO2 ╩ 0  Ð╕≢ ↕∑≡ ⇔√ TiO2-ZrO2 ─ ⁸XRD⁸NH3-TPD

╩ ⇔⁸ ─ ╛ ⌐≈™≡ ⇔√⁹Table 3-2 ⌐ ─ BET ⁸Fig. 3-

9 ⌐ ─ XRD Ɽ♃כfi⁸Fig. 3-10 ⌐ ─ NH3-TPD ─ ╩ ∆⁹ 

╕∏⁸ ─ ⌐ ∆╢≤⁸Table 3-2 ╟╡ ╩ ↕∑√ TiO2-ZrO2 │

™∏╣╙ ™ BET ╩ ≈↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹╕√⁸Fig. 3-9 ⌐ ∆ XRD Ɽ♃כfi╟

╡⁸ ⌐ ╦╠∏ TiO2-ZrO2 │ 30.4Á ⌐ TiZrO4 ⌐ ∆╢ ╛⅛⌂Ⱨכ◒⅜

↕╣√⁹TiO2 ╛ ZrO2 ─Ⱨכ◒⅜ ↕╣⌂⅛∫√↓≤⅛╠⁸TiO2-ZrO2 ⌐ ╕╣╢ Ti⁸

Zr │ ⇔⁸Ti-O-Zr ╩ ⇔≡™╢≤ ⅎ╠╣╢⁹ ⁸ ─ ⌐≈™≡ ╢

≤⁸ Fig. 3-10 ╟╡ TiO2(100) ⁸ZrO2(100) ┘ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ⌐ ═ TiO2-ZrO2

│▪fi⸗♬▪─ ⅜ ↄ⁸ ♀○ꜝ▬♩≢№╢ H-BEA ♀○ꜝ▬♩(Si / Al = 13.5)

─ ─ ╩ ≈↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹↓╣│⁸ ╠─ [2]╟╡⁸ ─

⅜ 6 ≢№╢ Ti ≤ 4 ≢№╢ Zr ╩ ↕∑√↓≤⌐╟╡⁸ ⅜ ⇔√√╘≢№

╢⁹ 

╩ ∆╢ ⌐│⁸ ≤ ─ ⅜ ≢№╢⁹∕↓≢⁸ ≢│ ⅛

≈ ╩ ≈ TiO2-ZrO2 ╩ ™≡ ─ ╩ ⇔√⁹ 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

 ─ BET [m2
 g-1] 

 Ti(100) 
Ti(20) 

Zr(80) 

Ti(40) 

Zr(60) 

Ti(50) 

Zr(50) 

Ti(67) 

Zr(33) 
Zr(100) 

 13 208 229 163 221 18 

Table 3-2 TiO2-ZrO2 BET  
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Fig. 3-9 TiO2-ZrO2 XRD ṇ  
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3.3.2.2. ─ ─  
 

3.3.2.2.1. W / F Feed (  / )╩ ⅎ√  
 

3.3.2.1 ≢ ↕╣√ TiO2 / ZrO2 ╩ 0 Ð╕≢ ↕∑√ TiO2-ZrO2 ╩ ™≡⁸

≢ ─ ╩ ⇔√⁹W / F Feed  0.4 h ─ ≢ ╩ ⇔√ ╩⁸ 

Fig. 3-11 ⌐ ≤ꜜ► ⁸Fig. 3-12 ⌐ AR 1 №√╡─ ●☻ ⁸Fig. 3-13 ⌐

⁸Fig. 3-14 ⌐ ⌐⅔↑╢ ─ XRD Ɽ♃כfi⁸Table 3-3 ⌐ ─

─ BET ╩ ∆⁹  

Fig. 3-11⁸Fig. 3-12 ╟╡⁸TiO2≤ ZrO2╩ ↕∑√ TiO2-ZrO2 │ ⅜ TiO2(100)

⁸ZrO2(100) ┘ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ╟╡ ⇔≡™╢⁹ ⌐⁸ ╙ ⌂ ≢№

╢ Gasoline + Kerosene ─ │ TiO2-ZrO2 ≢│ 21 ~ 40 mol%-C ≤ ™ ╩ ⇔√⁹╕√⁸

Fig. 3-12 ╟╡ TiO2-ZrO2 ≢│ ─ ⌐ⱷ♃fi⁸▪ꜟ◌fi⁸▪ꜟ◔fi⌂≥─ ⅜ ↄ

∆╢↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹↓╣│⁸3.3.2.1 ╟╡ TiO2-ZrO2 ⅜ ≢№╡⁸

─ ≢ ─◒ꜝ♇◐fi◓ ⅜ ⇔⁸ ┘⌐ ─ ⅜ ⇔√√╘

≢№╢⁹ ≢│⁸ ⌐ ╕╣╢ ─ ⅜ ╣╢∞↑≢⌂ↄ⁸

╩≈⌂← ╩ ∆╢↓≤⌐╟╡ ⅜ ⇔≡™╢≤ ⅎ╠╣╢⁹Fig. 3-14 ╟╡⁸

≢™∏╣─ TiO2-ZrO2 ╙ │ ⇔⌂™↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹ ─ ╟

╡⁸TiO2-ZrO2 │ ─ ⌐ ⇔ ⌂ ≢№╢↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹ 

⇔⅛⇔⌂⅜╠⁸ ≢ ⇔√ TiO2-ZrO2 ─ BET │ S BET = 163 ~ 229 m2 g-1 ≤

⅝ↄ ⌂∫≡⅔╡⁸ ─ BET ⅜ ─ ⌐ ⅎ╢ ╩ ∆╢↓≤│

⇔™≤ ⅎ╠╣╢⁹ ⌐⅔™≡ ⇔√ ─ BET ≤ ╠╣√

┘ Gasoline + Kerosene ─ ╩ Fig. 3-15⁸Fig. 3-16 ⌐∕╣∙╣ ∆⁹Fig. 3-15⁸Fig. 3-16

╟╡⁸ ─ ─ BET ≤ ┘ Gasoline + Kerosene ─ ⌐│

⅜ ╡ ∫≡™╢⁹⇔√⅜∫≡⁸ ─ ─ ─ ╩ ∆╢⌐│⁸ ≤ ─

W / F Feed ╩ ⅎ╢ ≢│ ≢№╡⁸ ╩ ↕∑≡ ⌐ ∆╢ ─

BET ≤ ─ S BET in reactor / F Feed ╩ ⅎ√ ─ ╩ ∆╢ ⅜

№╢≤ ⅎ╠╣╢⁹ 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

 ─ BET [m2
 g-1] 

 Zr(100) 
Ti(20) 

Zr(80) 

Ti(40) 

Zr(60) 

Ti(50) 

Zr(50) 

Ti(67) 

Zr(33) 
Ti(100) 

 18 208 229 163 221 13 

 13 168 170 129 170 12 

Table 3-3 TiO2-ZrO2 BET ṕƸ Ɛ Ƨ Feed Ṗ 

 



3  TiO2-ZrO2 ╩ ™√  

 

109 

 

7.45.93.8
Iodine number

(g-iodine/100g-oil) 4.1 6.0 7.73.6

100

Coke

Ti(20)

Zr(80)

0

20

40

60

80

10wt%AR

C
a
rb

o
n

 y
ie

ld
[m

o
l%

-C
]

Gas Oil

VGO

VR

Residue

Gas

Gasoline+Kerosene

Ti(50)

Zr(50)

Without

catalyst

Ti(40)

Zr(60)

Ti(67)

Zr(33)

Ce-Zr-

Al-FeOx

Zr(100) Ti(100)

3.0 3.7

T
h
e 

am
o

u
n
t 

o
f 

p
ro

d
u

ce
d
 g

as
 p

er
 1

g
 o

il

[1
0

-2
m

o
l 

/ 
g
-A

R
]

0

0.4

0.8

1.0

0.6

0.2

CH4

paraffin

olefin

H2

CO2

Ti(20)

Zr(80)

Ti(50)

Zr(50)
Without

catalyst

Ti(40)

Zr(60)

Ti(67)

Zr(33)

Ce-Zr

Al-FeOx

Zr(100) Ti(100)

 

 

  

Fig. 3-11 ṕTiO2-ZrO2 ḯƸ Ɛ Ƨ Feed Ṗ 

 

 

Fig. 3-12 ṕTiO2-ZrO2 ḯƸ Ɛ Ƨ Feed Ṗ 
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Fig. 3-13 ṕTiO2-ZrO2 ḯƸ Ɛ Ƨ Feed Ṗ 

 

 

Fig. 3-14 XRD ṇ ṕTiO2-ZrO2 ḯƸ Ɛ Ƨ Feed Ṗ 
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Fig. 3-15 BET ṕƸ Ɛ Ƨ Feed Ṗ 

Fig. 3-16 BET Gasoline + Kerosene ṕƸ Ɛ Ƨ Feed Ṗ 
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3.3.2.2.2. S BET in reactor / F Feed ( ┼ ⇔√ ─ BET  / )╩ ⅎ√  

3.3.2.2.1 ╟╡⁸ ─ ─ ⌐⅔↑╢ TiO2-ZrO2 ─ ─ ╩

∆╢√╘⌐│⁸ ⌐ ⇔√ ─ BET ≤ ─ S BET in reactor / F Feed

╩ ⅎ√ ─ ╩ ∆╢ ⅜№╢⁹∕↓≢⁸S BET in reactor / F Feed ╩ 209 ~ 229 m2 ≢

⌐⇔≡⁸TiO2-ZrO2 ─ ─ ╩ ⇔√⁹ Fig. 3-17 ⌐ ≤

ꜜ► ⁸Fig. 3-18 ⌐ AR1 №√╡─ ●☻ ⁸Fig. 3-19 ⌐ ⁸Fig. 3-20 ⌐

⌐⅔↑╢ ─ XRD Ɽ♃כfi⁸Table 3-4 ⌐ ─ ─ BET ╩ ∆⁹  

Fig. 3-17⁸Fig. 3-19 ╟╡⁸ ⌐ ⇔√ ─ ╩ ⅎ≡ ╩ ∫√ ⁸TiO2

─ ⌐ ™ ╙ ⌂ Gasoline + Kerosene ─ │ ⇔⁸TiO2 ⅜ 50 mol%─ ⁸Gasoline 

+ Kerosene ⅜ 40 mol%-C⁸ │ 67 mol%-C ≤⌂∫√⁹↓╣│ ─ ╩ ⅎ

╢√╘⌐⁸ ┼ ∆╢ Ti(50)Zr(50) ─ ╩ ↕∑√ ⁸ ⌐

∆╢ ─ ╙ ⇔⁸ ─◒ꜝ♇◐fi◓ ⅜ ⇔√√╘∞≤ ⅎ╠╣╢⁹Table 3-

4⁸Fig. 3-20 ╟╡⁸ │ ─ BET │ ∆╢⅜⁸ ≢ ⌐ ⅝⌂ ™│

↕╣⌂⅛∫√⁹ 

M.E.Manriquez ╠─ [1]╟╡⁸TiO2-ZrO2 ─ │ TiO2 : ZrO2 = 50 : 50 ≢ ╙ ↄ⌂

╢↓≤⅜ ╠╣≡™╢⁹3.3.2.2 ┘ 3.3.2.3 ╟╡⁸TiO2-ZrO2 ⌐╟╢ ─ │

─ ─ ⅜ ⅝™≤ ⅎ╠╣╢⁹⇔√⅜∫≡⁸ ≤ ─ ╩ ╕ⅎ⁸

─ ⌐⅔↑╢ TiO2-ZrO2 ─ │ TiO2 : ZrO2 = 50 : 50 ≤∆╢⁹ 

⇔⅛⇔⌂⅜╠⁸TiO2(50)-ZrO2(50) ╩ ™≡ 10 wt%AR ⱬfi♀fi ╩ ⇔√ ⁸

≤⇔≡ 15 mol%-C ─ Coke ⅜ ⇔≡™╢⁹ ─ ≢№╢ ⌂ ─

╩ ∆╢√╘⌐⁸╟╡ ⁸ ─ ⅜ ≢№╢⁹ 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

    

 

  

 ─ BET [m2
 g-1] 

 
Ti(20) 

Zr(80) 

Ti(40) 

Zr(60) 

Ti(50) 

Zr(50) 

Ti(67) 

Zr(33) 

 208 229 163 221 

 168 170 134 170 

Table 3-4 TiO2-ZrO2 BET ṕƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 
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Fig. 3-18 ṕTiO2-ZrO2 ḯƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 

 

Fig. 3-17 ṕTiO2-ZrO2 ḯƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 
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Fig. 3-19 ṕTiO2-ZrO2 ḯƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 

 

 

Fig. 3-20 XRD ṇ ṕTiO2-ZrO2 ḯƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 
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3.3.3.  TiO2-ZrO2 ⌐⅔↑╢ Nb2O5 ─  
 

3.3.2.2 ╟╡⁸ ⅜ ≢№╢ TiO2(50)-ZrO2(50) ╩ ™≡ ─ ╩ ⇔

√ ⁸TiO2(50)-ZrO2(50) ≢│⁸ ─ ─ ⅜ ⅎ√⁹ ─ ≢№╢

⌂ ─ ╩ ∆╢√╘⁸ ≢│ TiO2-ZrO2 ⌐ ⇔ 3 ╩

⇔⁸ ─ ╩ ╢↓≤≤⇔√⁹ 

≢│ 3 ≤⇔≡ Nb2O5 ╩ ⇔√⁹Nb2O5│ ≢№∫≡╙ ⌐ ↄ ≢

№╡⁸∕─ ⌐ ∆╢ ™ꜟ▬☻ ╩ ∆╢⁹╕√⁸Nakajima ╠│⁸ ≢ ∆╢

♬○Ⱪ╩ ⇔⁸Ᵽ▬○ⱴ☻ ┼≤ ∆╢ ╩ ╘≡⅔╡[3]⁸▪⸗ꜟⱨ□☻

♬○Ⱪ ─ 4 ♬○Ⱪ▬○fi⅜ ≢ ∆╢ꜟ▬☻ ≤⌂∫≡™╢↓≤⅜ ↕╣≡™

╢⁹↓╣╠╩ ╕ⅎ⁸ ≢│⁸ ─ ╩ TiO2  ZrO2 = 50  50 ≢ ⇔⁸Nb2O5 ─

╩ 0 ~ 33 mol%≢ ↕∑√ TiO2-ZrO2-Nb2O5 ╩ ⇔√⁹ 

 

3.3.3.1. TiO2-ZrO2-Nb2O5 ─  
 

─ ╩ TiO2 ZrO2 = 50 50 ≢ ⇔⁸Nb2O5 ─ ╩ 0 ~ 33 mol%≢ ↕∑√

TiO2-ZrO2-Nb2O5 ╩ ⇔⁸∕─ ─ ⁸XRD⁸NH3-TPD ╩ ⇔⁸ ─

╛ ⌐≈™≡ ⇔√⁹Table 3-5 ⌐ ─ BET ⁸Fig. 3-21 ⌐ ─ XRD Ɽ♃

fi⁸Fig. 3-22⁸Fig. 3-23כ ⌐ ─ NH3-TPD ─ ╩ ∆⁹ 

╕∏⁸ ─ ⌐ ∆╢≤⁸Table 3-5 ╟╡ ╩ ↕∑√ TiO2-ZrO2-Nb2O5

│⁸Nb2O5╩ 10 mol% ↕∑√ ⌐│TiO2-ZrO2 ≤╒╓ ─BET ≢№∫√⅜⁸

Nb2O5 ⅜ 4 mol%№╢™│ 33 mol% ↕∑√ │⁸BET ⅜ ∆╢↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫

√⁹ ⌐⁸Fig. 3-21 ─ XRD Ɽ♃כfi⅛╠ ─ ╩ ∆╢≤⁸™∏╣─ TiO2-ZrO2-Nb2O5

⌐⅔™≡╙⁸TiO2-ZrO2 ≤ ⌐ 30.4Á ⌐ TiZrO4 ─╝╢╛⅛⌂Ⱨכ◒⅜ ↕

╣√⁹ ⁸ ─ ⌐≈™≡ ╢≤⁸Fig. 3-22 ─ ─ NH3-TPD ─ ⅛╠⁸

TiO2-ZrO2-Nb2O5 ─ ≢│⁸TiO2(45)-ZrO2(45)-Nb2O5(10) ⅜ ╙ ⅜ ↄ⁸ ⌐

⅔™≡╙▪fi⸗♬▪─ Ⱨכ◒⅜ ↕╣√⁹Fig. 3-23 ⌐ ∆ ─ BET ╩ ≤⇔

√ NH3-TPD ─ ╟╡⁸TiO2-ZrO2-Nb2O5 │ TiO2-ZrO2 ╟╡╙ ⅜ ↄ⁸TiO2(45)-

ZrO2(45)-Nb2O5(10) ⌐⅔™≡│⁸ ⌐⅔™≡╙▪fi⸗♬▪─ Ⱨכ◒⅜ ↕╣√⁹ 

─ ╟╡⁸TiO2-ZrO2-Nb2O5 │⁸ ─ ⌐│ ⅝⌂ ™│ ╠╣⌂™╙─

─⁸ ⌐≈™≡│ TiO2-ZrO2 ⌐ ═⁸ ™ ╩ ≈↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹ ≢│⁸

↓╣╠─ ╩ ™≡ ⌐⅔↑╢ ─ ╩ ⇔⁸TiO2-ZrO2 ⌐

∆╢ Nb2O5 ─ ⌐≈™≡ ⇔√⁹  
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 ─ BET [m2
 g-1] 

 
Ti(50) 
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Ti(48) 

Zr(48) 
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Ti(45) 

Zr(45) 

Nb(10) 

Ti(33) 

Zr(33) 

Nb(33) 

 163 141 162 88 

Fig. 3-21 TiO2-ZrO2-Nb2O5 XRD ṇ  

Table 3-5  TiO2-ZrO2-Nb2O5 BET  
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Fig. 3-23 TiO2-ZrO2-Nb2O5 NH3-TPD ṕBET Ṗ 
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3.3.3.2.  TiO2-ZrO2-Nb2O5 ⌐╟╢ ─ ─  

3.3.3.1 ─ ╩ ╕ⅎ⁸Nb2O5 ╩ 0 ~ 33 mol%╕≢ ↕∑√ TiO2-ZrO2-Nb2O5 ╩ ™≡

⌐⅔↑╢ ─ ╩ ⇔⁸TiO2-ZrO2 ⌐ ∆╢ Nb2O5 ─ ⌐

≈™≡ ⇔√⁹Fig 3-24 ╟╡⁸™∏╣─ ╙ ≢№╢↓≤⅛╠⁸ ≢│

⌐ ⇔√ ─ BET ≤ ─ S BET in reactor / F Feed ╩ 218 ~ 221 m2 ≢ ⅎ≡

─ ╩ ⇔√⁹Fig. 3-25 ⌐ ≤ꜜ► ⁸Fig. 3-26 ⌐ AR 1 №√

╡─ ●☻ ⁸Fig. 3-27 ⌐ ⁸Fig. 3-28 ⌐ ⌐⅔↑╢ ─ XRD Ɽ

fi⁸Table 3-6כ♃ ⌐ ─ ─ BET ╩ ∆⁹ 

Fig. 3-25⁸Fig. 3-27 ╟╡⁸Nb2O5 ⅜ 10 mol% ─ ⁸Nb2O5╩ ⇔√ ≢│

⅜ 70 mol%-C ╕≢ ⇔⁸Gasoline + Kerosene ─ ╙ 46 mol%-C ╕≢ ≢⅝╢↓≤⅜

╠⅛≤⌂∫√⁹↕╠⌐ Coke ⌐ ∆╢≤⁸Nb2O5 ╩ ╕⌂™ TiO2-ZrO2 ≢│ 15 mol%-C

─ Coke ⅜ ⇔√─⌐ ⇔⁸10 mol% ─ Nb2O5 ╩ ⇔√ ≢│ 11 mol%-C ╕≢

↕╣√⁹↓╣│⁸Fig. 3-23 ⌐ ⇔√ ─ NH3-TPD ─ ⅛╠⁸Nb2O5 ─ ⌐╟

╡⁸ ⅜ ⇔√√╘⌐⁸TiO2-ZrO2 ⌐ ═⁸ ⅜ ⇔⁸↕╠⌐⁸ ─ ⌐╟

╡⁸ ╙ ⌂ ≢№╢ Gasoline + Kerosene ─ ╙ ⇔√╙─≤ ⅎ╠╣╢⁹ 

Coke ⌐ ∆╢≤⁸Nb2O5 ⅜ 0 ~ 10mol%─ ≢│⁸Coke ⅜ ↕╣√⁹↓

╣│TiO2-ZrO2 ─ ⌐╟╢ ─ ⅜ ∆╢─⌐ ⅎ⁸Nb2O5─ ⌐╟╡⁸

⁸ ⅜ ⇔√√╘⁸VR ⅛╠ Coke ╩ ∆╢ ╟╡╙ VR ⅛╠ VGO⁸↕╠⌐ Gas Oil

┼≤ ∆╢ ⅜ ⇔√√╘⁸Coke ⅜ ↕╣√≤ ⅎ╠╣╢⁹∆⌂╦∟⁸Nb2O5 ⅜

0 ~ 10mol%─ │⁸ (400 ~ 500ϴ)─ ⅜ ↄ⁸ ─ ─ ⅜ ↄ⌂╡⁸

VR ⅛╠ VGO⁸Gas Oil ┼≤ ∆╢ ⅜ ⇔√≤ ↕╣╢⁹  

Fig. 3-26 ─ ●☻ ⅛╠⁸ │ Coke ≤─ ⅜ ⅎ╢⁹≈╕╡⁸

│ Coke ⌐ ℮ ⌐╟╢ ≢№╢≤ ⅎ╠╣╢⁹╕√⁸Ti(33)Zr(33)Nb(33) ≢

│ Coke ⅜ ™⁹↓─↓≤│ ─ ╩ ∆╢√╘⁸Nb2O5 0 ~ 10mol%

╟╡╙ꜜ► ⅜ ⇔√≤ ↕╣╢⁹⇔⅛⇔⌂⅜╠⁸Table 3-6 ─ AR ─ TiO2-

ZrO2-Nb2O5 ─ BET ⌐ ∆╢≤⁸AR ─ BET │ ⇔ↄ ⇔

√⁹↓╣│⁸TiO2-ZrO2-Nb2O5 ⅜ ⁸◦fi♃ꜞfi◓⌐╟╡ ⅜ ⇔√≤ ⅎ╠

╣╢⁹ 

⌂⅔⁸Ti(33)Zr(33)Nb(33) │⁸Fig. 3-23 ─ NH3-TPD ⅛╠⁸ ╙ ⅜ ™√╘⁸

─ ⅜ ↕╣╢⅜⁸ │ Coke ⅜ ⇔⁸Ti(48)Zr(48)Nb(4)

Ti(45)Zr(45)Nb(10) ╒≥⁸ │ ⇔⌂⅛∫√⁹Ti(33)Zr(33)Nb(33) │⁸ ─

BET ⅜ ╟╡╙ ⇔≡⅔╡⁸ ⅜ ⇔™⁹∕─√╘⁸VR ⅛╠ VGO ╛ Gas Oil⁸

↕╠⌐│ Gasoline+Kerosene ┼≤ ∆╢ ≤ ⌐⁸VR ⅛╠ Coke ╩ ∆╢ ⅜

⇔⁸ ─ ⅜№╕╡ ⇔⌂⅛∫√≤ ∆╢⁹↓─ │⁸VGO ≤ Gas Oil ─ ⅜

ↄ⁸↕╠⌐ ⌐╟╢▪ꜟ◔fi─ ⅜ ™ ⅛╠╙ ⅎ╢⁹ 

─ ╟╡⁸TiO2-ZrO2-Nb2O5 │⁸Nb2O5 ─ ⌐╟∫≡⁸ ─ ⅜ ⌂╢⅜⁸

─ ⌐ ⇔ ⌂ ≢№╢≤ ⅎ╠╣╢⁹ ─ │ ⌂ ─

≢№╢↓≤⅛╠⁸TiO2-ZrO2-Nb2O5 ⌐≈™≡│⁸╟╡ ⌂ ≢№╢ Gasoline + 
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 ─ BET [m2
 g-1] 

 
Ti(50) 

Zr(50) 

Ti(48) 

Zr(48) 

Nb(4) 

Ti(45) 

Zr(45) 

Nb(10) 

Ti(33) 

Zr(33) 

Nb(33) 

 163 202 149 113 

 134 99 90 66 

Table 3-6 TiO2-ZrO2-Nb2O5 BET ṕƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 

Fig. 3-24 ṕTiO2-ZrO2-Nb2O5 ḯƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 
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Fig. 3-25 ṕTiO2-ZrO2-Nb2O5 ḯƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 

 

Fig. 3-26 ṕTiO2-ZrO2-Nb2O5 ḯƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 
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Fig. 3-27 XRD ṇ ṕTiO2-ZrO2-Nb2O5 ḯƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 
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3.3.4.  TiO2-ZrO2 ⌐⅔↑╢ Al2O3 ─  
 

3.3.3 ⌐ ⅝ ⅝⁸ ─ ≢№╢ ⌂ ─ ╩ ∆╢√╘⁸

≢│ 3 ≤⇔≡ Al2O3 ╩ ⇔√⁹Al2O3 │⁸ ⌂ ≤ ₁─ ⁸ ╩ ∆

╢√╘⁸ ≤⇔≡ ↄ ↕╣≡™╢⁹ ≤⇔≡╙ │ ↄ⁸∕─ ─

ↄ│ ╩ ∆⁹↕╠⌐⁸ ⌂ ⅜ ™ ⅜№╡⁸ ≤⇔≡ ∆╢↓≤≢⁸

─ ─ ⅜ ↕╣╢ ≢№╢⁹∕↓≢⁸ ≢│ 3.3.3 ≤ ⌐⁸

─ ╩ TiO2 ZrO2 = 50 50 ≢ ⇔⁸Al2O3 ─ ╩ 0 ~ 33 mol%≢ ↕∑√ TiO2-

ZrO2-Al2O3 ╩ ⇔√⁹  

 

3.3.4.1. TiO2-ZrO2-Al2O3 ─  
 

─ ╩ TiO2 ZrO2 = 50 50 ≢ ⇔⁸Al2O3─ ╩ 0 ~ 33 mol%≢ ↕∑√ TiO2-

ZrO2-Al2O3 ─ ⁸XRD⁸NH3-TPD ╩ ⇔⁸ ─ ╛ ⌐≈™≡ ⇔

√⁹Table 3-7 ⌐ ─ BET ⁸ Fig. 3-28 ⌐ TiO2-ZrO2 ⌐ ∆╢ Al2O3 ─ ≤ BET

─ ⁸Fig. 3-29 ⌐ ─ XRD Ɽ♃כfi⁸Fig. 3-30⁸Fig. 3-31 ⌐ ─ NH3-TPD ─

╩ ∆⁹ 

╕∏⁸ ─ ⌐ ∆╢≤⁸Table 3-7 ╟╡ ╩ ↕∑√ TiO2-ZrO2-Al2O3

│⁸Al2O3 ─ ⅜ ∆╢⌐≈╣≡⁸BET ⅜ ∆╢↓≤⅜╦⅛∫√⁹Fig. 3-28

⅛╠⁸Al2O3 ╩ ⅛⌐ ∆╢↓≤⌐╟╡⁸ ⅝ↄ ⅜ ∆╢↓≤⅜╦⅛╢⁹TiO2(49.5)-

ZrO2(49.5)-Al2O3(1) ⌐ ∆╢≤⁸∕─ BET │ 211 m2/g ≢№╡⁸TiO2-ZrO2 ─

═⁸ ⅝ↄ ⇔√⁹ 

⌐⁸Fig. 3-29 ─ XRD Ɽ♃כfi⅛╠ ─ ╩ ∆╢≤⁸™∏╣─ TiO2-ZrO2-Al2O3

⌐⅔™≡╙ 30.4Á ⌐ TiZrO4 ─╝╢╛⅛⌂Ⱨכ◒⅜ ↕╣√⁹ ─ ⌐≈™

≡ ╢≤⁸ Fig. 3-30 ╟╡ ─ NH3-TPD ─ ⅛╠⁸Al2O3 ─ ⅜ ∆⌐≈╣≡

─ ⅜ ↕╣√⁹╕√⁸Fig. 3-31 ⌐ ∆ ─ BET ╩ ≤⇔√ NH3-TPD ─

╟╡⁸TiO2-ZrO2-Al2O3 │™∏╣╙ ─ ≢№╢↓≤⅜ ↕╣√⁹ 

─ ╟╡⁸TiO2-ZrO2-Al2O3 │ Al2O3 ─ ⅜ ∆╢⌐≈╣⁸BET ⅜

⇔⁸∕╣⌐ ∫≡⁸ ─ ⅜ ╠╣╢⁹ 

≢│⁸↓╣╠─ ╩ ™≡ ⌐⅔↑╢ ─ ╩ ⇔⁸TiO2-

ZrO2 ⌐ ∆╢ Al2O3 ─ ⌐≈™≡ ⇔√⁹ 
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 ─ BET [m2
 g-1] 

 
Ti(50) 

Zr(50) 

Ti(49.5) 

Zr(49.5) 

Al(1) 

Ti(48) 

Zr(48) 

Al(4) 

Ti(45) 

Zr(45) 

Al(10) 

Ti(33) 

Zr(33) 

Al(33) 

  163 211 225 244 265 

Table 3-7  TiO2-ZrO2-Al2O3 BET  

Fig. 3-28 TiO2-ZrO2-Al2O3 Al2O3 BET  
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Fig. 3-30 TiO2-ZrO2-Al2O3 NH3-TPD ṕ Ṗ 

 

Fig. 3-31 TiO2-ZrO2-Al2O3 NH3-TPD ṕBET Ṗ 
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3.3.4.2.  TiO2-ZrO2-Al2O3 ⌐╟╢ ─ ─  

3.3.4.1 ─ ╩ ╕ⅎ⁸Al2O3 ╩ 0 ~ 33 mol%╕≢ ↕∑√ TiO2-ZrO2-Al2O3 ╩ ™≡

⌐⅔↑╢ ─ ╩ ⇔⁸TiO2-ZrO2 ⌐ ∆╢ Al2O3 ─ ⌐

≈™≡ ⇔√⁹Fig. 3-30, 31 ╟╡⁸™∏╣─ ╙ ≢№╢↓≤⅛╠⁸3.3.3.2 ─

≤ ⌐⁸ ⌐ ⇔√ ─ BET ≤ ─ S BET in reactor / F Feed ╩ 202 

~ 229 m2 ≢ ⅎ≡ ─ ╩ ⇔√⁹Fig. 3-32 ⌐ ≤ꜜ► ⁸Fig. 3-

33 ⌐ AR 1 №√╡─ ●☻ ⁸Fig. 3-34 ⌐ ⁸Fig. 3-35 ⌐ ⌐⅔↑╢

─ XRD Ɽ♃כfi⁸Table 3-8 ⌐ ─ ─ BET ╩ ∆⁹  

Fig. 3-32⁸Fig. 3-34 ╟╡⁸Al2O3⅜ 10 mol% ─ ⁸Al2O3 ╩ ⇔√ ≢│ ⅜

70 mol%-C ≢№╡⁸Gasoline + Kerosene ─ │ 40 mol%-C ≢№∫√⁹™∏╣╙⁸TiO2-ZrO2

≤╒╓ ⌐ ≢№╡⁸TiO2-ZrO2-Al2O3 ⌐⅔™≡╙ │ ⇔≡™╢↓≤⅜╦

⅛∫√⁹ ⁸TiO2(33)-ZrO2(33)-Al2O3(33) ≢│⁸TiO2-ZrO2 ≤ ⇔≡⁸ │

⇔≡™╢╙──⁸Gasoline + Kerosene ─ │ ⇔≡™√⁹↓╣│⁸TiO2-ZrO2 ≤ Al2O3─

╩ ∆╢≤⁸™∏╣╙ ⌐╟╢◒ꜝ♇◐fi◓ ⌐╟╡ ⅜ ∆╢╙──⁸

TiO2-ZrO2 │ VR ⅛╠⁸VGO⁸Gas Oil ┼─ ╩ ≡⁸╟╡ ⌂ ≢№╢ Gasoline + Kerosene

╕≢ ∆╢↓≤⅜≢⅝⁸ ≢ Al2O3 │⁸VR ⅛╠ VGO ╕≢─ ⌐ ╕╢↓≤⅜ ⅎ╠╣

╢⁹Coke ⌐ ∆╢≤⁸Al2O3 ╩ ╕⌂™ TiO2-ZrO2 ≢│ 15 mol%-C ─ Coke ⅜ ⇔

√─⌐ ⇔⁸10 mol% ─ Al2O3 ╩ ⇔√ ≢│ 20 mol%-C ↄ╕≢ ⇔√⁹↓╣│⁸

Al2O3 ╩ ⇔√ ⁸VR ⅛╠ Coke ╩ ∆╢ ⅜⁸TiO2-ZrO2 ╟╡╙ ⅝╛∆™√╘∞≤

ⅎ╠╣╢⁹TiO2(33)-ZrO2(33)-Al2O3(33) ≢│⁸ ─ ⅜⁸ ─ ╟╡╙ ⇔≡™

⌂™√╘⁸Coke ⅜ 12 mol%-C ⌐ ⅎ╠╣√≤ ⅎ╠╣╢⁹ 

Table 3-8 ⌐ ⇔√ ─ ─ BET ⌐ ∆╢≤⁸TiO2-ZrO2-Al2O3 ─

─ BET │™∏╣╙ TiO2-ZrO2 ⌐ ═⁸ ™ ╩ ⇔√⁹↓╣│⁸Al2O3 ─

⌐╟╡ ⌐⅔↑╢ TiO2-ZrO2 ─◦fi♃ꜞfi◓⅜ ↕╣√√╘⌐ ⅜

⇔⁸ ─ ⅜ ⇔√≤ ⅎ╠╣╢⁹ 

─ ─ ≤⌂╢ꜜ► │⁸10 mol% ─ Al2O3 ╩ ⇔√ ─ ⅜

─ ╟╡ ™ ╩ ⇔√⁹↓╣│⁸10 mol% ─ Al2O3 ╩ ⇔√ ≤ ─

─ ⌐ ╕╣╢ ─ ─ ™⌐╟╢╙─≢№╢⁹ ╠╣√ ⌐│⁸ ╩ ∆╢

⌐ ⇔√ 90 wt%%─ⱬfi♀fi≤ ≢№╢ AR ┘∕─ ≢№╢ 10wt%─

⅜ ╕╣≡™╢⁹Al2O3 ╩ ⇔√ ≢│ ─ ⅜ ⇔≡⅔╡⁸ ⌐ ╕╣

╢ ┘ ≢№╢ ⅜ ↄ ╕╣≡™╢⁹∕─ ⁸ꜜ ► ─ ⅜ ↄ ↕╣√

≤ ⅎ╠╣╢⁹ 

─ ╟╡⁸TiO2-ZrO2-Al2O3 │ ⌐╟╡ ─ ⅜ ⌂╢⅜⁸ ─

⌐ ⇔ ⌂ ≢№╢≤ ⅎ╠╣╢⁹ ─ │ ⌂ ─ ≢№╢↓≤

⅛╠⁸╟╡ ⌂ ≢№╢ Gasoline + Kerosene ⅜ ↄ⁸⅛≈ BET ⅜ 244 m2/g ≤ TiO2-

ZrO2 ╟╡╙ ⅝™ ╩ ⇔√Al2O3╩10 mol% ╗TiO2-ZrO2-Al2O3 ╩ ≤∆╢⁹ 
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 ─ BET [m2
 g-1] 

 
Ti(50) 

Zr(50) 

Ti(48) 

Zr(48) 

Al(4) 

Ti(45) 

Zr(45) 

Al(10) 

Ti(33) 

Zr(33) 

Al(33) 

 163 225 244 265 

  134 132 169 196 

Table 3-8 TiO2-ZrO2-Al2O3 BET ṕƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 

Fig. 3-32 ṕTiO2-ZrO2-Al2O3 ḯƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 
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Fig. 3-33 ṕTiO2-ZrO2-Al2O3 ḯƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 

 

Fig. 3-34 ṕTiO2-ZrO2-Al2O3 ḯƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 
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Fig. 3-35 XRD ṇ ṕTiO2-ZrO2-Al2O3 ḯƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 
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3.3.5.  TiO2-ZrO2 ⌐⅔↑╢ CeO2 ─  
 

≢│ 3 ≤⇔≡ CeO2╩ ⇔√⁹CeO2 ⌐│ ⁸ ™ ⌂≥─ ⅜

№╢⁹╕√⁸CeO2 ╩ ⇔√ ≤⇔≡ ≢ ⇔√ ≢№╢ CeO2-ZrO2-

Al2O3-FeOx [4]⁸FCC ⱪ꜡☿☻ ─ ≤⇔≡ Negahdar ╠⌐╟∫≡ ⅜ ╘╠╣≡™╢

ZrO2-CeO2 / ◦ꜞ◌▪ꜟⱵ♫ [5] ≢│⁸ ™ ╩ ≈ CeO2 ⌐╟∫≡ ⌐

⇔√ Coke ─ ⁸ ┘ CO ─ ⅜ ∆╢↓≤⅜ ↕╣≡™╢⁹∕↓≢⁸

≢│ ─ ╩ TiO2 ZrO2 = 50 50 ≢ ⇔⁸CeO2─ ╩ 0 ~ 33 mol%≢ ↕∑√

TiO2-ZrO2-CeO2 ╩ ⇔√⁹  

 

3.3.5.1. TiO2-ZrO2-CeO2 ─  
 

3.3.3 ─ ⌐⁸ ─ ╩ TiO2 ZrO2 = 50 50 ≢ ⇔⁸CeO2 ─ ╩ 0 ~ 33 mol%

≢ ↕∑√ TiO2-ZrO2-CeO2 ─ ⁸XRD⁸NH3-TPD ╩ ⇔⁸ ─ ╛

⌐≈™≡ ⇔√⁹Table 3-9 ⌐ ─ BET ⁸Fig. 3-36 ⌐ ─ XRD Ɽ♃כfi⁸

Fig. 3-37⁸Fig. 3-38 ⌐ ─ NH3-TPD ─ ╩ ∆⁹ 

╕∏⁸ ─ ⌐ ∆╢≤⁸Table 3-9 ╟╡ ╩ ↕∑√ TiO2-ZrO2-CeO2

│⁸CeO2╩ 4 mol% ↕∑√ ⌐│ TiO2-ZrO2 ╟╡╙ BET ⅜ ∆╢╙──⁸↕

╠⌐ CeO2 ╩ ↕∑╢≤ BET ⅜ ∆╢↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹ ⌐⁸Fig. 3-36 ─

XRD Ɽ♃כfi⅛╠ ─ ╩ ∆╢≤⁸CeO2 ⅜ 10 mol% ─ TiO2-ZrO2-CeO2 ≢

│ 30.4Á ⌐ TiZrO4 ─╝╢╛⅛⌂Ⱨכ◒⅜ ↕╣√⁹⇔⅛⇔⁸TiO2(33)-ZrO2(33)-CeO2(33)

≢│Ⱨכ◒ │ ┼ ⇔⁸29.1Á ⌐ Zr0.4Ce0.6O2 ─Ⱨכ◒⅜ ↕╣√⁹

⁸ ─ ⌐≈™≡ ╢≤⁸ Fig. 3-37 ╟╡ ─ NH3-TPD ─ ⅛╠│

≤ ─ ⌐ │ ╠╣⌂⅛∫√⁹⇔⅛⇔⁸Fig. 3-38 ⌐ ∆ ─ BET ╩ ≤

⇔√ NH3-TPD ─ ╟╡⁸CeO2 ⅜ 10 mol% ─ TiO2-ZrO2-CeO2 ≢│▪fi⸗♬▪─

│ ╕⅛⌐ ⇔⁸CeO2 ⅜ 4 mol%─ ⁸ ╙ ─ ⅜ ™↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹

⇔⅛⇔⁸ ─ ⌐ ═⁸TiO2(33)-ZrO2(33)-CeO2(33) │ 350ϴ ≢ ⌐▪fi⸗♬▪─

⇔⁸400ϴ ─ ≢│▪fi⸗♬▪─ Ⱨכ◒⅜ ↄ ↕╣⌂⅛∫√⁹ 

─ ╟╡⁸ CeO2 ⅜ 10 mol% ─ TiO2-ZrO2-CeO2 │ ─ ┘⌐

⌐ ⅝⌂ ™│ ↑╠╣∏⁸TiO2-ZrO2 ⌐ √ ╩ ≈↓≤⅜╦⅛∫√⁹⇔⅛⇔

≢⁸CeO2 ╩ ↄ ╗ TiO2(33)-ZrO2(33)-CeO2(33) ─ │ Zr0.4Ce0.6O2 ─ ≢№╡⁸

⌐≈™≡╙ TiO2-ZrO2 ⌐ ═ ™ ╩ ≈↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹ 

≢│⁸↓╣╠─ ╩ ™≡ ⌐⅔↑╢ ─ ╩ ⇔⁸TiO2-

ZrO2 ⌐ ∆╢ CeO2 ─ ⌐≈™≡ ⇔√⁹ 
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Fig. 3-36 TiO2-ZrO2-CeO2 XRD ṇ  

Table 3-9  TiO2-ZrO2-CeO2 BET  
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Fig. 3-37 TiO2-ZrO2-CeO2 NH3-TPD ṕ Ṗ 

 

Fig. 3-38 TiO2-ZrO2-CeO2 NH3-TPD ṕBET Ṗ 
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3.3.5.2.  TiO2-ZrO2-CeO2 ⌐╟╢ ─ ─  

3.3.5.1 ─ ╩ ╕ⅎ⁸CeO2 ╩ 0 ~ 33 mol%╕≢ ↕∑√ TiO2-ZrO2-CeO2 ╩ ™≡

⌐⅔↑╢ ─ ╩ ⇔⁸TiO2-ZrO2 ⌐ ∆╢ CeO2 ─ ⌐≈™

≡ ⇔√⁹Fig 3-37, 38 ╟╡⁸™∏╣─ ╙ ≢№╢↓≤⅛╠⁸ ≢│

⌐ ⇔√ ─ BET ≤ ─ S BET in reactor / F Feed ╩ 202 ~ 229 m2 ≢ ⅎ≡

─ ╩ ⇔√⁹Fig. 3-39 ⌐ ≤ꜜ► ⁸Fig. 3-40 ⌐ AR1 №√╡─

●☻ ⁸Fig. 3-41 ⌐ ⁸Fig. 3-42 ⌐ ⌐⅔↑╢ ─ XRD Ɽ♃כ

fi⁸Table 3-10 ⌐ ─ ─ BET ╩ ∆⁹ 

Fig. 3-39⁸Fig. 3-41 ╟╡⁸CeO2 ⅜ 10 mol% ─ ⁸CeO2╩ ⇔√ ≢│ ⅜

75 mol%-C ╕≢ ⇔⁸Gasoline + Kerosene ─ ╩ 40 mol%-C ≢ ≢⅝╢↓≤⅜ ╠⅛

≤⌂∫√⁹↕╠⌐ Coke ⌐ ∆╢≤⁸CeO2 ╩ ╕⌂™ TiO2-ZrO2 ≢│ 15 mol%-C ─

Coke ⅜ ⇔√─⌐ ⇔⁸10 mol% ─ CeO2╩ ⇔√ ≢│ 10 mol%-C ╕≢ ↕╣

√⁹↓╣│⁸Negahdar ╠─ [5]╟╡⁸ ⌐ ⇔√ CeO2─ ™ ה ⌐╟∫≡

⌐ ⇔√ Coke ⅜ ↕╣√√╘∞≤ ⅎ╠╣╢⁹╕√⁸ ─ ─ ╟

╡⁸CeO2 ⌐╟╢ ⌐ ℮ ─ ⅜ ⅝≡™╢≤ ⅎ╠╣╢⁹Fig. 3-40 ⌐

∆ ●☻ ⌐⅔™≡ 10 mol% ─ CeO2 ╩ ⇔√ ≢│▪ꜟ◔fi╟╡▪ꜟ◌fi─ ⅜

ↄ ⇔≡™╢⅜⁸↓╣│ ⌐╟╡ ─ ⌂™ ⅜ ╠╣╢√╘≢№╢⁹

⇔⅛⇔⌂⅜╠⁸ ─ ─ ≤⌂╢ꜜ► │⁸10 mol% ─ CeO2 ╩ ⇔√

─ ⅜ ─ ╟╡ ™ ╩ ⇔√⁹↓╣│⁸10 mol% ─ CeO2 ╩ ⇔√ ≤

─ ─ ⌐ ╕╣╢ ─ ─ ™⌐╟╢╙─≢№╢⁹ ╠╣√ ⌐│⁸

╩ ∆╢ ⌐ ⇔√ 90 wt%%─ⱬfi♀fi≤ ≢№╢ AR ┘∕─ ≢№╢

10wt%─ ⅜ ╕╣≡™╢⁹CeO2╩ ⇔√ ≢│ ─ ⅜ ⇔≡⅔╡⁸

⌐ ╕╣╢ ┘ ≢№╢ ⅜ ↄ ╕╣≡™╢⁹∕─ ⁸ꜜ ► ─ ⅜

ↄ ↕╣√≤ ⅎ╠╣╢⁹ 

⌐⁸ ─ ≤│ ⌂╢ ⅔╟┘ ╩ ⇔√ TiO2(33)-ZrO2(33)-CeO2(33) ⌐

∆╢≤⁸Fig. 3-39 ╟╡ ─ ≤ ─ ⅜ ╠╣≡™╢ ≢⁸Gasoline + 

Kerosene │ 23 mol%-C ╕≢ ⇔⁸ ─ꜜ► ╙ ™ ╩ ⇔√⁹╕√⁸Fig. 3-40 ╟

╡ ⇔√▪ꜟ◌fi─ ╙ ™↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹TiO2(33)-ZrO2(33)-CeO2(33) │

CO2 ─ ⅜ ─ ⌐ ═ ╘≡ ™↓≤⅛╠⁸TiO2(33)-ZrO2(33)-CeO2(33) ≢│

─ ⌐╟╢ ─◒ꜝ♇◐fi◓ ╟╡╙⁸ ─ ⅜ ⇔≡™╢≤ ⅎ╠

╣╢⁹ ⌐⅔↑╢ ─ ≢│⁸ ≤ ╩ ⇔≡™╢↓≤⅛╠⁸ ╩

⇔ ╩ ∆╢ ZrO2 ≤ ™ ה ╩ ≈ CeO2 ⅜ ⇔√ Zr0.4Ce0.6O2

─ │ ─ ◘▬◒ꜟ⅜ ╡ ≈≤ ⅎ╠╣╢⁹⇔√⅜∫≡⁸Fig. 3-42 ╟╡

╙ Zr0.4Ce0.6O2 ─ ╩ ⇔≡™╢ TiO2(33)-ZrO2(33)-CeO2(33) │ ─

⌐⅔™≡ ╣√ ◘▬◒ꜟ╩ ≈ ≢№╢↓≤⅜ ↕╣√⁹ 

─ ╟╡⁸CeO2╩ 4 10 mol% ╗ TiO2-ZrO2-CeO2 ≤ CeO2╩ 33 mol% ╗ TiO2(33)-

ZrO2(33)-CeO2(33) │ ─ ⅜ ⌂╢⅜⁸ ─ ⌐ ⇔ ⌂ ≢№╢≤
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 ─ BET [m2
 g-1] 
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Ce(4) 

Ti(45) 

Zr(45) 

Ce(10) 

Ti(33) 
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Ce(33) 

 163 202 149 113 

 134 152 120 78 

Table 3-10 TiO2-ZrO2-CeO2 BET ṕƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 

Fig. 3-39 ṕTiO2-ZrO2-CeO2 ḯƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 
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Fig. 3-40 ṕTiO2-ZrO2-CeO2 ḯƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 

 

Fig. 3-41 ṕTiO2-ZrO2-CeO2 ḯƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 
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3.3.6.   TiO2-ZrO2 ⌐╟╢ ─  
 

TiO2-ZrO2 ⌐ ⇔⁸ ≤⇔≡⁸∕╣∙╣ Nb2O5⁸Al2O3⁸CeO2 ╩ ⇔⁸TiO2-ZrO2-

Nb2O5 ⁸TiO2-ZrO2-Al2O3 ⁸TiO2-ZrO2-CeO2 ╩ ⇔√⁹3.3.3⁸3.3.4⁸3.3.5 ≢∕╣∙

╣ ─ ╩ ⇔≡⅝√⅜⁸↓╣╩ ╕ⅎ⁸ ⌐≈™≡ ≢╕≤╘╢⁹ 

Fig. 3-43 ⌐ TiO2-ZrO2 ─ ─╕≤╘⁸Fig. 3-44 ⌐ AR 1 №√╡─ ●☻

⁸Fig. 3-45 ⌐ ⁸Table 3-11 ⌐ ─ ─ BET ╩ ∆⁹ 

Fig. 3-43⁸Fig. 3-44 ╟╡ Ti(48)Zr(48)Ce(4) ≢│⁸ │ 75 mol%-C⁸Gasoline + 

Kerosene │ 40 mol%-C⁸Coke │ 10 mol%-C ≤⌂∫√⁹↓╣╟╡⁸↓─ ⅜ TiO2-

ZrO2- ─ ≢№╢≤ ⅎ╠╣╢⁹ 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

 ─ BET [m2
 g-1] 
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 163 141 244 202 

 134 99 169 152 

Table 3-11 TiO2-ZrO2 BET ṕƴ BET in reactor Ɛ Ƨ Feed Ṗ 
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3.3.7.   TiO2-ZrO2 ─ⱦ♅ꜙⱷfi ┼─  
 

3.3.6 ╟╡⁸ ⌐⅔↑╢ ─ ⌐⅔↑╢ TiO2-ZrO2 ─

│⁸ ─ ⅜ ⇔⁸ ™ Gasoline + Kerosene ╩ ∆ ≢⁸ ⌐ ∆╢ Coke

─ ┘ ─ ╙ ⌂ CeO2 ╩ 4 10 mol% ╗ TiO2-ZrO2-CeO2 ≢№∫√⁹

∕↓≢⁸ ≢№╢ TiO2(48)-ZrO2(48)-CeO2(4) ╩ ™≡⁸AR ╟╡╙↕╠⌐ ⌂ ≢№

╢◌♫♄ ─○▬ꜟ◘fi♪ⱦ♅ꜙⱷfi╩ ™≡ ─ ╩ ⇔√⁹ ≢№╢

┘ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ─ ≤ ⌐⁸Fig. 3-46 ⌐ ≤ꜜ►

⁸Fig. 3-47 ⌐ AR 1 №√╡─ ●☻ ⁸Fig. 3-48 ⌐ ⁸Fig. 3-49 ⌐

⌐⅔↑╢ ─ XRD Ɽ♃כfi╩ ∆⁹ 

Fig. 3-46⁸Fig. 3-47 ╟╡⁸CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ╩ ⇔√ ─ (Gas Oil⁸VGO

─ ─ )│ 56 mol%-C⁸Coke ⅜ 25 mol%-C ≢№∫√─⌐ ⇔⁸TiO2(48)-ZrO2(48)-CeO2(4)

╩ ™╢↓≤≢ │ 75 mol%-C ╕≢ ⇔⁸Coke ─ ╙ 15 mol%-C ╕≢

∆╢↓≤⌐ ⇔√⁹╕√⁸Fig. 3-47 ╟╡ TiO2(48)-ZrO2(48)-CeO2(4) ≢│Ɽꜝⱨ▫fi╛

○꜠ⱨ▫fi⌂≥─ ─ ⅜ ™↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹↓╣│⁸ⱦ♅ꜙⱷfi─

⌐⅔™≡╙ AR ≤ ⌐ TiO2(48)-ZrO2(48)-CeO2(4) ─ ≢ ─◒ꜝ♇◐fi◓ ⅜

⇔√√╘≢№╢⁹ 

 ╟╡⁸TiO2(48)-ZrO2(48)-CeO2(4) │ ≢№╢○▬ꜟ◘fi♪ⱦ♅ꜙⱷfi─

⌐╙ ≢№╢↓≤⅜ ↕╣√⁹ 

 

 

   

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

Fig. 3-46 ṕ Ṗ 
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Fig. 3-47 ṕ Ṗ 

 

Fig. 3-48 ṕ Ṗ 

 

 



142 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

TiZrO4

Zr0.4Ce0.6O2

10 30 40 50 60 70 80

after react.

Ti(48)Zr(48)Ce(4) before react.

In
te

n
si

ty
 
[-

]

2 ɗ [degree]

20

hematite

magnetite

20 30 40 50 60 70 80

after react.

Ce-Zr-Al-FeOx before react.

In
te

n
si

ty
 
[-

]

2 ɗ [degree]

Fig. 3-50 CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx XRD ṇ ṕ Ṗ 

 

Fig. 3-49 TiO2-ZrO2-CeO2 XRD ṇ ṕ Ṗ 
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3.3.8.  TiO2-ZrO2 ≤ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ─  
 

3.3.6 ╟╡⁸ ⌐⅔↑╢ ─ ⌐⅔↑╢ TiO2-ZrO2 ─ │

CeO2 ╩ 4 10 mol% ╗ TiO2-ZrO2-CeO2 ≢№╡⁸ ─ ⌐╟∫≡ ─◒ꜝ♇◐fi◓

⅜ ∆╢↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹ ⁸ ⌐ ≢ ⇔≡⅝√ CeO2-ZrO2-Al2O3-

FeOx │ ─ ⅜ ⌂ↄ⁸hematite ─ ─ ╟╢ ─ ⅜

∆╢↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫≡™╢⁹↓╣╠─ 2 ≈─ ≢│ ⌐ ∆╢ ⁸ ⅜

⌂∫≡⅔╡ ⌐ ⅝⌂ ™⅜№╢≤ ⅎ╠╣╢⁹∕↓≢⁸TiO2-ZrO2 ─ 1 ≈

≢№╢ TiO2(48)-ZrO2(48)-CeO2(4) ≤ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ⌐≈™≡⁸ ─ ⌂

╛ ─ ╩ ⇔⁸ ─ ⅜ ─ ⌐ ⅎ╢ ⌐≈™≡

⇔√⁹ 

 

3.3.8.1. ─  

─ ⌂ ╩ ∆╢√╘⌐⁸ ⌐Ⱨꜞ☺fi╩ ↕∑ IR ☻Ɑ◒♩ꜟ╩

⇔√⁹ ─Ⱨꜞ☺fi ─ IR ☻Ɑ◒♩ꜟ╩ Fig 3-51 ⌐ ∆⁹  

 Fig. 3-51 ╟╡⁸ ⌐Ⱨꜞ☺fi╩ ↕∑√ ⁸TiO2(48)-ZrO2(48)-CeO2(4) ≢│ 1443 cm-1

⌐ꜟ▬☻ ─ ⅝⌂Ⱨכ◒⅜ ↕╣√⁹CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ╙ TiO2(48)-

ZrO2(48)-CeO2(4) ≤ ⌐ 1445 cm-1 ⌐ꜟ▬☻ ─Ⱨכ◒⅜ ↕╣√⅜⁸Ⱨכ◒

│ ⌐ ↕™↓≤⅜╦⅛╢⁹╕√⁸™∏╣─ ⌐⅔™≡╙ 1540 cm-1 ⌐ ╣╢Ⱪ꜠

fi☻♥♇♪ ─Ⱨכ◒│ ↕╣⌂⅛∫√⁹⇔√⅜∫≡⁸TiO2(48)-ZrO2(48)-CeO2(4) ⌐

╟╢ ─ ⌐ ↕╣╢ │ꜟ▬☻ ≢№╢↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹ 

 

 

 

 

 

 

 

  

Fig. 3-51 ּוֹף IR  
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3.3.8.2. ─ ה  

3.3.5 ⌐⅔™≡⁸ ─ ⌐ ⇔√ Coke ─ │⁸TiO2-ZrO2-CeO2 ≤ CeO2-

ZrO2-Al2O3-FeOx ─ ה ─ ⅜ ⇔≡™╢≤ ⅎ╠╣╢⁹∕↓≢⁸

─ ה ╩ ∆╢√╘⌐⁸●☻ ╩ ™≡ ─ ╩ ⇔√⁹

─ ⌐│ ⁸ ─ ⌐│ⱬfi♀fi╩ ↕∑≡™╢⁹

╩ ⌐ ↕∑√ ─ ╩ Fig. 3-52⁸BET ≤ BET ─ ╩ Table 3-12

⌐ ∆⁹⌂⅔⁸ ─ ─ ≤⇔≡⁸ ☿fi♃כ─ ╟╡⁸ ─ ╩

⇔≡ ╩ ⇔√[6]⁹ 

 

 

 

 Fig. 3-52 ╟╡⁸ ─ ≤ ⇔⁸ ╩ ↕∑√ │™∏╣─ ⌐⅔™≡╙

─ │ ⇔⁸ⱬfi♀fi╩ ↕∑√ │ ⅜ ∆╢↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹

╕√⁸Table 3-12 ╟╡⁸™∏╣─ ╙ ⌐ ╩ ⇔√ ⌐│ ≤ ─ BET

⅜ ╠╣⁸ ─ ≤⌂╢ ─ BET ≤ ─ BET ─ │

⌐ 1 ⌐ ™ ╩ ⇔√⁹ ☿fi♃⁸│כ ⅜ ≢№╢◦ꜞ◌▪ꜟⱵ♫─ BET

─ │ 0.95⁸ ⅜ ≢№╢≤ ⅎ╠╣╢ ─ BET ─ │ 0.015 ≤

⇔≡™╢[6]⁹⇔√⅜∫≡⁸TiO2(48)-ZrO2(48)-CeO2(4) ┘ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx │™

∏╣╙ ─ │ ≢№╢≤ ⅎ╠╣╢⁹ ╟╡ ─ ─ ╩ ∆

╢↓≤│≢⅝⌂⅛∫√√╘⁸ ─ ⌐ ∆╢ Coke ─ ╩ ─ ⅛

╠ ∆╢↓≤│≢⅝⌂⅛∫√⁹⇔⅛⇔⁸ ≢│ ⌐ ⇔ ┘ⱬfi♀fi╩ 25ϴ≢

↕∑≡™╢⅜⁸ ⌐ ╩ ™≡ ─ ╩ ⇔√ ─ │ 470ϴ≢№╡⁸

⅜ ⅝ↄ ⌂∫≡™╢⁹⇔√⅜∫≡⁸ ─ ─ ⌐│ ─ ⌐ ⅜

∂≡™╢ ⅜ ⅎ╠╣╢√╘⁸ │ ⌐⅔↑╢ ─ ╩ ∆╢

⅜№╢≤ ⅎ╠╣╢⁹ 

  

BET

BET



3  TiO2-ZrO2 ╩ ™√  
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 Ti(48)Zr(48)Ce(4) CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx 

─ BET  202 95 

─ BET  207 115 

BET ─  

(S BET⁸H2O / S BET⁸N2) 
1.02 1.21 

Table 3-12 ḯ BET  

Fig. 3-52 ḯ BET  
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 ╩ ™√ ┼─ ─  

 

 

4.1.  

 CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx │ ⌐ ⇔≡ ╩ ∆↓≤⅜↓╣╕≢⌐╦⅛∫√⁹ ⌐

≢│⁸Coke ╩ ⇔≈≈ ™ ⅜ ╠╣√⁹1.4.2 ≢ ⇔√ ╡⁸

ⱪ꜡☿☻│ SAGD ⅜ ╦╣√ ┼─ ⅜ ↕╣╢√╘⁸ ⱪ꜡☿☻╩ ≤⇔

≡⅔╡⁸ ─ ╩ →╢ ─ ⌂ ⅜ ─ ≤⇔≡ ≢⅝╢⁹╕√⁸

⌐ ═⁸ ≢│ ≤ ⁸ ≤─ ⅜ ∆╢√╘⁸ ╟

╡╙ ─ ⅜ ≢№╢↓≤⅜ ⅎ╠╣╢⁹∕─√╘⁸ ⌐ ∆╢

⅜ ⌐ ╓∆ ╩ ∆╢ ⅜№╢⁹↓╣╕≢⌐ ⇔√ │ ≤ ─

─ ⌂ ╛⁸ ─ ⁸ ─ ⱷ◌♬☼ⱶ⌂≥⅜ ≢№∫√⁹∕↓≢⁸ ≢

│⁸ ⌐⅔↑╢ ─ ╩ ∆╢√╘⌐⁸∕─ ⁸ ≤ ─ ─

⁸∕─ ─ ╩ ∫√⁹ 

 

4.2.  

╛ ⁸ ─ ⌐≈™≡│ ⌐ ∏╢╙─≤∆╢⁹ 

 

4.2.1. ─ ≤ FH2O/FBitumen ─  

─ ─ ≢│⁸3.2.2.1 ≢ ⇔√ ⌐≡ⱦ♅ꜙⱷfi ╩ ∫√⁹ ⌐⅔↑

╢ Ɽꜝⱷכ♃│ ─ ╡≤⇔√⁹ 

 

 or CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx  

743 K 470 ϴ    ⱦ♅ꜙⱷfi 10 wt% ⱬfi♀fi  

0.1 MPa    2 h 

W/FBitumen /ⱦ♅ꜙⱷfi = 0 or 4 h FH2O/FBitumen = 0 or 20 

 



150 

 

 FH2O/FBitumen ─ ─ ≢│⁸2.2.2.2 ≢ ⇔√ ⌐≡ⱦ♅ꜙⱷfi ╩ ∫√⁹

⌐⅔↑╢ Ɽꜝⱷכ♃│ ─ ╡≤⇔√⁹ 

 

CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx  

693 K 420 ϴ    ⱦ♅ꜙⱷfi 10 wt% ⱬfi♀fi  

19 MPa    2 h 

W/FBitumen /ⱦ♅ꜙⱷfi = 4 h  FH2O/FBitumen = 5⁸10⁸20 

 

4.2.2. ⌐╟╢ ●☻  

Fig. 3-4 ≢ ⇔√ ╩ ™⁸ ●☻╩ Q-Mass, M-

QA200TS, Anelva ⌐ ⇔√⁹ ⌐ ╩ 1.0 g ⇔⁸ 470 ϴ≢ ╩

∫√⁹╕√⁸ ⌐│⁸ ≤⇔≡ 20 wt%─ H2
18O ≤ 100 wt%─

╩ ↔≤⌐ ╡ ⅎ≡ ⌐ ⇔⁸ ∆╢ ╩ Q-MS ≢ ⇔√⁹ 

 

4.3. ≤  

4.3.1. ╩ ™√ ⌐⅔↑╢ ─  

 ↓╣╕≢─ ╟╡⁸ ╩ ™√ ≢│⁸ ⌐⅔™

◒כ◖⁸≡ ─ ⅜ ≢⅝√⁹↓─ ─ ─ ╩ ═╢√╘⁸ ≢─

⌐ ≠⅝⁸ ⅔╟┘ ≢⁸∕╣∙╣ ─ ─ ⌐╟╢ ─

™╩ ⇔√⁹∆⌂╦∟⁸ ה ⁸ ה ⁸ ה ⁸∕⇔≡ ה

─ ≢ⱦ♅ꜙⱷfi ╩ ∫√⁹ ╠╣√ ─ ╩ Fig. 4-1⁸

─ ╩ Fig. 4-2 ⌐ ∆⁹Fig. 4-1⁸4-2 ╟╡⁸™∏╣─ ≢╙ ─

⅜ ⇔≡™╢↓≤⅜╦⅛╢⁹ ⌐⁸ ╩ ⇔√ │⁸ ─ ╩ ╦∏ ⌂⇔

≤ ⇔≡ Coke + Residue ─ ⅜ 10 mol%-C ⇔≡⅔╡⁸

╙ ⇔≡™╢⁹↓─ ◓fi◐כ◖─ │ ─ ⌐╟∫≡⌂↕╣≡⅔╡⁸

─ ⅜⁸ ⌐ ⇔ ╩ ⅎ≡™╢≤ ⅎ╠╣╢⁹ ╟╡⁸ ╩ ™√ⱦ

♅ꜙⱷfi │ ─ ⌐╟╡ ╩ ⇔⁸ ≤⇔≡ ⅜ ⌐ ∆

╢↓≤⅜ ↕╣√⁹ 
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Fig. 4-1  

ṕ ḭ Ṗ 

Fig. 4-2  

ṕ ḭ Ṗ 
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4.3.2. /ⱦ♅ꜙⱷfi  [FH2O/FBitumen] ─  

↓╣╕≢─ ≢│ ⌐ ⇔≡ ⌂ ─ ╩ ⇔≡™√⁹⇔⅛⇔⁸

─ⱪ꜡☿☻ ╩ ⇔√ ⁸ ╩ ≢⅝╣┌ⱪ꜡☿☻ ◖☻♩─ ⌐≈⌂⅜╢

≤ ⅎ╠╣╢⁹∕↓≢ ≢│⁸ /ⱦ♅ꜙⱷfi FH2O/FBitumen ─ ⌐≈™≡ ⇔

√⁹ 

│↓╣╕≢─ ╩ ╕ⅎ⁸ ™ ≢ ⅜ ╠╣╢ 420ϴ⁸ 19.0 

MPa⁸W/FBitumen  4 [h]≤⇔√⁹Fig. 4-3 ⌐ ─ ╩ ∆⁹╕√⁸Fig. 4-4 ⌐ ●☻

⁸Fig. 4-5 ≤⇔≡ ⁸Fig. 4-6 ⌐ ≤∕─ ╩ ∆⁹ ⅎ

≡⁸ ─ ─ XRD Ɽ♃כfi╩ Fig. 4-7 ⌐ ∆⁹ 

Fig. 4-3⁸Fig. 4-4 ╟╡⁸CO2 ⅜ ∆╢≤ ⌐ ⅜ 70mol%-C ╕≢ ⇔√⁹╕

√⁸Fig. 4-5 ─ ≢│⁸ 300 g/mol ─ ⅜ ↄ⌂╢≤ ⌐⁸

500g/mol ─ ─ ⅜ ⇔√⁹ ⅎ≡⁸Fig. 4-6 ─ ⌐⅔™≡

╙⁸ ╩ ™√ ⁸ │╟╡ ≢ ⇔≡™╢↓≤⅜╦⅛╢⁹1 ─◓ꜝⱨ╩

≡╙⁸ ⅜ ⌂ ⅜ ⌐◦ⱨ♩⇔≡™╢↓≤⅜╦⅛╢⁹ Fig. 4-4 ⌐⅔™≡⁸

FH2O/FBitumen = 20 ─ │ CO2 ⅜ ∆╢ ≤⌂∫√⁹↓╣│ ─ ⌐ ™⁸

⌐ CO2 ⅜ ⇔√√╘≢№╢≤ ⅎ╠╣╢⁹╕√⁸FH2O/FBitumen = 5 ≢│ ─ ⌐ ═⁸H2

⅜ ⇔√⁹↓╣│⁸ ╩ ╠⇔≡↓≤≢⁸ ─ CO2 │ ⌂─⌐

⇔⁸ ⅛╠ ┼─ ⅜ ⇔⁸ ─ ⅜ ⇔√√╘≢№╢≤ ⅎ

╠╣╢⁹Fig .4-7 ⌐ ∆ ─ ─ XRD Ɽ♃כfi⌐⅔™≡╙⁸FH2O/FBitumen = 5 ─ ≢│

─ │ ⱴ◓Ⱡ♃▬♩ ┼≤ ⇔≡⅔╡⁸ ⅜ ≢№∫√↓≤⅜╦

⅛╢⁹⌂⅔⁸2ɗ=32 [degree]  ⌐ ╠╣╢Ⱬⱴ♃▬♩ ─Ⱨ⁸2≥◒כɗ = 36 [degree] 

─Ⱬⱴ♃▬♩⁸ⱴ◓Ⱡ♃▬♩ ─Ⱨכ◒ ╩ ⇔√ ╩ ⌐ ⇔

≡™╢⁹↓─ / ⅛╠╙ ⅜ ⇔≡™╢↓≤⅜╦⅛╢⁹↓╣│

⅜ ⇔√↓≤⌐╟╡⁸[ ⅛╠─ ] [ ⌐╟╢ ]≤⌂

∫√√╘≢№╢≤ ⅎ╠╣╢⁹ ∫≡⁸FH2O/FBitumen = 5 ≢│ ⅜ⱴ◓Ⱡ♃▬♩ ┼≤

⇔⁸ ─ ⅜ ⅎ╠╣╢⁹⇔⅛⇔⁸Fig. 4-3 ─ ╟╡⁸ ╩ ↕∑≡╙

⌐ ⅝⌂ │ ⅛∫√⁹↓╣│ ⅜ 2 h ≤ ↄ⁸ ─ ─ ⅜ ⌂⅛∫

√√╘≢№╢≤ ⅎ╠╣╢⁹ ⌐ ═⁸FH2O/FBitumen = 5 ≢│ ─ ⅜ ∫

√⅜⁸ ⇔√ ⅜ ⌂╢√╘≢№╢≤ ⅎ╠╣╢⁹ ╟╡⁸ │ FH2O/FBitumen 

= 20 ─ ─ ╩ ∆╣┌ ─ ⌐╟╢ │ ↄ⁸ ⇔√ ⅜ ╠

╣╢↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹ 
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Fig. 4-3  

(ƧH2O/ƧBitumen ) 

Fig. 4-5  

(ƧH2O/ƧBitumen ) 

Fig. 4-4  

(ƧH2O/ƧBitumen ) 
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Fig. 4-6 ṕ Ṗ  ṕ Ṗ  

(ƧH2O/ƧBitumen ) 

Fig. 4-7 XRD ṇ  
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4.3.3. ╩ ™√ ─  

 CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx │ ─ ⌐ ⅜№╢↓≤⁸ ≤ ⌐ ╩ ∆╢

↓≤≢⁸ ⅜╟╡ ⇔ ─ ╩ ≢⅝╢↓≤⅜╦⅛∫√⁹ │ ─

⌐ ⇔√ ─ ╩ ─ ⌐╟╡ ∆╢↓≤≢Ⱬⱴ♃▬♩ ╩ ⇔⁸

╩ ≈≤ ⅎ╠╣≡™╢[1]⁹ ≢│⁸↓─ ⅜ ╡ ∫≡™╢⅛╩ ∆╢√╘⁸

quadrupole mass spectrometer (Q-MS)╩ ™≡⁸ ⇔√ ─ ╩ ∫√⁹ ≤

⇔≡ 100wt% ≤ ─ ≢№╢ ╩ ╗ 20wt% H2
18O ╩ ⌐ ⇔⁸

∆╢ ╩ Q-MS ⌐╟╡ ⇔√⁹Q-MS ≢│ ╩ ↑╢↓≤⅜ ≢№╢√

╘⁸H2
18O ─ ⅜ ⌐ ↕╣╢ ⁸Fig. 4-8 ─ ─╟℮⌐ ≤⇔≡ CO18O

⅜ ∆╢≤ ⅎ╠╣╢⁹Fig. 4-9 ⌐ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ╩ ™√ ⌐⅔↑╢

●☻─ ╩ ∆⁹ ╩ ∆╢≤⁸CO18O ╩ ∆ m/e=46 ─Ⱨכ◒ ⅜ ⇔⁸

∕─ ⁸ ⌐ ╡ ⅎ╢≤ m/e=46 ─Ⱨכ◒ │ ∆╢≤≤╙⌐ m/e=44 ─ ─ CO2

─Ⱨכ◒ ⅜ ⅜∫√⁹↕╠⌐╙℮ ⁸ ╩ ∆╢≤⁸ ┘⁸CO18O ≢№╢ m/e=46

─Ⱨכ◒ ⅜ ⇔√⁹╕√⁸XRD ╟╡⁸ ─ │Ⱬⱴ♃▬♩ ╩ ⇔≡

™╢↓≤⅜ ≢⅝√⁹↓─↓≤⅛╠⁸ ≢│ ⅜ ⇔⌂™↓≤ Fig. 2-52, 53

⁸ ≢ ─ ⅜ ⇔⌂™↓≤⁸ ─ ⅜ ⇔√↓≤

⅜╦⅛∫√⁹≈╕╡⁸↓─ │ ⌐ ⇔√ ⁸ ⌐╟∫≡ ↕╣√ ─

╩ ↕╣√ ⅜ ↕╣╢↓≤≢ ⇔≡™╢ ⅜ ╡ ∫≡™╢↓≤⅜

╠⅛≤⌂∫√⁹⌂⅔⁸Fig. 4-9 ⌐⅔↑╢ m/e=2 ─ Ⱨכ◒⅜ ⇔≡™╢─│⁸ ⌐

Coke ⅜ ⇔ ╘≡⁸∕─ ⇔√ ⌐ ⇔ ⌂⅜╠ ⅜ ⇔≡

↕╣≡™╢√╘⁸ Ⱨכ◒⅜ ╩ ⇔√≤ ⅎ╠╣╢⁹╕√⁸ ╩ ⇔≡

⅛╠ CO18O ⅜ ∆╢╕≢⌐⁸♃▬ⱶꜝ◓⅜№╢⅜⁸↓╣│ ─ ≢№╡⁸ ⌐

⅜ ∆╢√╘⁸ ⌂∏╣⅜ ∂√╙─≢№╢⁹ 
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4.4.   

⌐⅔↑╢ ─ ╩ ∆╢√╘⁸ ≤ ─ ╛ ⌐╟

╢ ●☻ ╩ ⇔√⁹↓─ ╩ ⌐ ∆╢⁹ 

CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ה ╩ ™√ⱦ♅ꜙⱷfi │⁸ ⌐ ╩ ∆╢↓≤≢

─ ╩ ⇔⁸ ╩╟╡ ↕∑╢↓≤⅜≢⅝╢⁹  

⌐ ה ∆╢ ─ │⁸ ⌡ FH2O/FBitumen = 20 ─ ≢ ≤≤╙⌐ ∆╣┌⁸

│ ⌐ √╣⁸ ⌐╟╢ ╩ ←↓≤⅜ ⁹ 

─ ה ╩ ⇔√ ⌐╟╡ ⅜ ⇔⁸ ─ ⌐╟╡

↕╣√ ⅜ ↕╣╢ ⅜ QMS ⌐╟╢ ⌐╟╡ ╠⅛≤⌂∫√⁹ 

 

4.5.  

[1] E. Fumoto, Y. Mizutani, T. Tago, T. Masuda, Production of ketones from sewage sludge over 

zirconia-supporting iron oxide catalysts in a steam atmosphere, Applied Catalysis B: 

Environmental, 68 (2006) 154-159. 
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5.1.  

↓╣╕≢⁸ Ɽꜝⱷכ♃כ⅜ ⌐ ╓∆ ╩ ⇔√ ⁸

⌐⅔™≡ ™ ⅜ ╠╣╢≤ ⌐⁸Coke ╩ ⌐⅛≈ ≢⅝╢↓≤⅜

╠⅛≤⌂∫√⁹ⱦ♅ꜙⱷfi│ 1.4.2 ⌐ ⇔√ ╡⁸ ≢№╢▪☻ⱨ□ꜟ♥fi≤

≢№╢ⱴꜟ♥fi─ ≈⅛╠ ↕╣≡⅔╡⁸▪☻ⱨ□ꜟ♥fi│ⱴꜟ♥fi⌐ ╡╩ ╕╣√ ≢

№╢≤ ↕╣≡™╢[1, 2]⁹↓╣╩ ╕ⅎ⁸ⱦ♅ꜙⱷfi╩Ɑfi♃fi ─ⱴꜟ♥fi≤Ɑfi♃fi

─▪☻ⱨ□ꜟ♥fi⌐ ⇔⁸∕╣∙╣╩ ≤⇔≡ ╩ ™⁸ⱦ♅ꜙⱷfi

─ ─ ╩ ∆╢↓≤≤⇔√⁹╕√⁸ ─ ╩ ∆╢↓≤⌐╟╡⁸

─ ◄Ⱡꜟ◑כ─ ≤ ⌐ ∆╢ ─ ╡ ≡╩ ⇔⁸

─ ⅛╠ ─ ⌐ ╘√⁹ 

 

5.2.  

╛ ⁸ ─ ⌐≈™≡│ ⌐ ∏╢╙─≤∆╢⁹ 

 

5.2.1. ⱦ♅ꜙⱷfi─ ≤ⱴꜟ♥fiה▪☻ⱨ□ꜟ♥fi─  

Petro Canada ○▬ꜟ◘fi♪ⱦ♅ꜙⱷfi╩ ─ ≢ ⇔⁸ⱴꜟ♥fi≤▪☻ⱨ□ꜟ♥fi

╩ √⁹Fig. 5-1 ⌐ⱴꜟ♥fi⁸▪☻ⱨ□ꜟ♥fi─ ה ╩ ∆⁹ ⌐│⁸ⱦ♅

ꜙⱷfi≤ ⌐ⱬfi♀fi≢ ⇔≡ ⇔√⁹ 

1) ⱦ♅ꜙⱷfi⌐ ≢ 40 ─Ɑfi♃fi╩ ⅎ⁸40ϴ⁸12h ≢ ⇔√⁹ 

2) Ɑfi♃fi ≤Ɑfi♃fi ⌐ ⇔⁸Ɑfi♃fi ≢Ⱪfi(110ϴ)כ○│ ↕∑⁸

▪☻ⱨ□ꜟ♥fi≤⇔≡ ⇔√⁹ 

3) Ɑfi♃fi │⁸ ⁸40ϴ≢◄Ᵽⱳ꜠כ♩⇔≡Ɑfi♃fi╩ ∆╢↓≤≢ⱴꜟ

♥fi╩ ⇔√⁹ 

─ ⁸ⱴꜟ♥fi⁸▪☻ⱨ□ꜟ♥fi─ │∕╣∙╣ 81.1 wt%⁸17.1 wt%≤⌂∫√⁹ ⁸

ⱦ♅ꜙⱷfi ─ⱴꜟ♥fi⅜ 80 wt%⁸▪☻ⱨ□ꜟ♥fi⅜ 20 wt%≤⇔≡ ╩ ╘≡™ↄ⁹ 
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Bitumen

Maltene Asphaltene

40 נּ
(40ϴḭ12h)

40ϴ ṇ
( ) (110ϴ)

 

5.3. ≤  

5.3.1. ≢─ⱴꜟ♥fiה▪☻ⱨ□ꜟ♥fi─  

 ╩ ™≡ 19.0 MPa ⌐≡ⱴꜟ♥fiה▪☻ⱨ□ꜟ♥fi─

╩ ™⁸10 wt%ⱦ♅ꜙⱷfi─ ≤ ⇔ ╩ ⇔√⁹ │ⱦ♅ꜙⱷfi

─ⱴꜟ♥fi⁸▪☻ⱨ□ꜟ♥fi─ ╩ 80 wt%⁸20 wt%≤⇔≡™╢√╘⁸10 wt%ⱦ♅ꜙⱷfi─

≤ ∆╢ │ⱴꜟ♥fi╩ 8 wt%⁸▪☻ⱨ□ꜟ♥fi╩ 2 wt%⌐ⱬfi♀fi ⇔≡ ⇔√⁹

Fig. 5-2 ⌐ ⁸Fig. 5-3 ⌐ ╩ ∆⁹Fig. 5-2 ⌐⅔™≡ⱴꜟ♥fiה▪☻ⱨ□

ꜟ♥fi∕╣∙╣─ ⌐ ∆╢≤⁸ⱴꜟ♥fi⅛╠│ 70 mol%-C ─ ≤ 10 mol%-C

─ ⅜ ⇔√↓≤⅜╦⅛╢⁹╕√⁸▪☻ⱨ□ꜟ♥fi⅛╠│ 25 mol%-C ─ ≤ 70 

mol%-C ─ ⅜ ⇔≡™√⁹Fig. 5-3 ⌐ ∆╢≤⁸ⱴꜟ♥fi∞↑≢⌂ↄ▪☻ⱨ□ꜟ♥fi

⅛╠─ ─ ─Ⱨכ◒╙ ⅝ↄ⁸ⱦ♅ꜙⱷfi─ ⅜ ⇔≡™╢↓≤⅜℮⅛⅜ⅎ

╢⁹↕╠⌐⁸Fig. 5-2 ─ᵑ ᵒ╩ 10 wt%ⱦ♅ꜙⱷfi─ ≤ ∆╢≤⁸ ─ ⌐│

─ ⅜№╢╙──⁸ ─ │╒╓ ⇔≡™╢≤ ⅎ╢⁹ ∫≡⁸ ≢─ⱦ

♅ꜙⱷfi─ │⁸ⱴꜟ♥fi≤▪☻ⱨ□ꜟ♥fi─ ⌐ ⇔≡ ⅜№╢≤ ⅎ╠╣

╢⁹ 

  

Fig. 5-1 ḱ  
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5.3.2. ≢─ⱴꜟ♥fiה▪☻ⱨ□ꜟ♥fi─  

5.3.1 ≤ ⌐ ╩ ™≡ 26.9 MPa ⌐≡ⱴꜟ♥fiה▪☻ⱨ□ꜟ

♥fi─ ╩ ™⁸10 wt%ⱦ♅ꜙⱷfi─ ≤ ⇔ ╩ ⇔√⁹Fig. 5-

4 ⌐ ╩ ∆⁹Fig. 5-4 ⌐⅔™≡ⱴꜟ♥fiה▪☻ⱨ□ꜟ♥fi∕╣∙╣─ ⌐ ∆

╢≤⁸ⱴꜟ♥fi⅛╠│ 60 mol%-C ─ ≤ 10 mol%-C ─ ⅜ ⇔√↓≤⅜╦

⅛╢⁹╕√⁸▪☻ⱨ□ꜟ♥fi⅛╠│ 20 mol%-C ─ ≤ 60 mol%-C ─ ⅜ ⇔≡

™√⁹Fig. 5-5 ─ ⌐ ∆╢≤⁸ ≤ ⌐ⱴꜟ♥fi∞↑≢⌂ↄ▪☻ⱨ□ꜟ

♥fi⅛╠─ ─ ─Ⱨכ◒╙ ⅝ↄ⁸ⱦ♅ꜙⱷfi─ ⅜ ⇔≡™╢↓≤⅜╦⅛

╢⁹↕╠⌐⁸Fig. 5-4 ─ᵓ ᵔ╩ 10 wt%ⱦ♅ꜙⱷfi─ ≤ ∆╢≤⁸ ─ ⌐│

─ ⅜№╢╙──⁸↓∟╠╙ ─ │╒╓ ⇔≡™╢≤ ⅎ╢⁹≈╕╡⁸

∞↑≢⌂ↄ⁸ ≢╙ⱦ♅ꜙⱷfi─ │⁸ⱴꜟ♥fi≤▪☻ⱨ□ꜟ♥fi─

⌐ ⇔≡ ⅜№╢≤ ⅎ╠╣╢⁹╕√⁸Fig. 5-6 ⌐ ⁸ ─ ─ XRD

Ɽ♃כfi╩ ∆⁹↓╣╟╡⁸∆═≡─ ⌐⅔™≡ ╙ │ ≤ ⌐Ⱬⱴ♃▬

♩ ╩ ⇔≡⅔╡⁸ ╩ ⇔≡™╢≤ ⅎ╠╣╢⁹ 
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Fig. 5-5  

ṕ ḱ Ṗ 

Fig. 5-6 XRD ṇ  
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5.3.3. ⱦ♅ꜙⱷfi─  

5.3.1 ⅔╟┘ 5.3.2 ⅛╠⁸ⱴꜟ♥fi⅛╠ ─ Gas oil ╛ VGO ⅜ ∆╢≤≤╙⌐ Coke ⅜

⇔≡⅔╡⁸╕√⁸▪☻ⱨ□ꜟ♥fi⅛╠ Residue⁸Coke ─ ⅜ ⌐ ∆╢↓≤⅜

╦⅛∫√⁹↓╣╟╡⁸ⱦ♅ꜙⱷfi─ ╩ ⇔√⁹Fig. 5-7 ⌐ / ⌐⅔

↑╢ⱦ♅ꜙⱷfi─ ─ ╩ ∆⁹ 
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5.3.4. VR ─ ⌐⅔↑╢  

5.3.3 ⌐ⱦ♅ꜙⱷfi─ ─ ╩ ⇔√⅜⁸ ≢│↕╠⌐ ⌂ ≢

⌐≈™≡ ⇔√⁹2.3.2.2 ╩ ™√ ⌐╟╢ ─

⌐⅔↑╢ ─ ⁸2.3.2.3 ─ W/FBitumen [h]─ ─ ╩ ⌐⁸ ⌐⅔↑

╢ ╩ ∫√⁹╕∏ ╩ 1 ─╟℮⌐ ⇔⁸VR ─ ╩

⇔√⁹ 

( )[ ]11 --
ÖÖ=- hcat-kgoil(VR)-kg n

VRVR kCr   1  

∫≡⁸Fig. 2-52 ─ W/FBitumen [h] ╩ VR ─ W/FVR [h]≤⇔⁸ ╩ ∫√⁹

Residue │ ⌐ ⇔√ ≢№╢↓≤⅛╠⁸VR ≤⇔≡ ∫√⁹⌂⅔⁸W/FVR =0 [h]

│ ≤⇔⁸ ⌐⅔↑╢ │ ⇔≡™⌂™⁹ ⌐⅔↑╢ │ 2

≤⇔≡ ∆↓≤⅜≢⅝╢⁹ 2 ─ XVR │ VR ─ ╩ ⇔≡⅔╡⁸ 3 ≢ ⅎ╠

╣╢⁹ 

ö
ö
÷

õ
æ
æ
ç

å
=-

VR

VR
VR

F

W
d

dX
r      2  

inVR

outVRinVR
VR

F

FF
X

,

,, -
=      3  

2 ╟╡⁸ XVR W/FVR ≢ⱪ꜡♇♩╩ ™⁸ ╩ ℮↓≤≢ ⁸≈╕

╡│ VR CVR ⌐ ∆╢ ╩ ╘╢↓≤⅜≢⅝╢⁹↓╣⌐ ™⁸ XVR-W/FVR

≢ⱪ꜡♇♩╩ ∫√ ╩ Fig. 5-8 ⌐ ∆⁹↓╣╩ ⌐⁸W/FVR=2 ~ 6 ─ ⌐⅔™≡

╩ ™⁸ ⌐ ∆╢ ╩ ⇔√⁹⌂⅔⁸ Bitumen ⌐│ 5.2.1 ╟╡ Asphaltene

⅜ 17 wt% ╕╣≡™╢↓≤⅜╦⅛∫≡™╢√╘⁸↓∟╠╩ ⇔ ╩ ∫√⁹ Fig. 2-50

─ ─ ⅛╠╙ Bitumen │ 15 20 ─ ⅜ ∫≡™╢↓≤⅜ ≢⅝

╢⁹  

1 ≢ ⇔√ │ ╩≤╢↓≤≢⁸ 4 ─╟℮⌐ ∆╢↓≤⅜

≢⅝╢⁹ 

( ) ( ) ( )VRVR
n

VRVR CnkrkCr logloglog +=-Ý=-    4  

↓╣╟╡⁸VR ≢ⱪ꜡♇♩╩ ℮↓≤≢⁸ ⅝⅛╠ ╩ ∆╢↓≤⅜

≢⅝╢⁹↓╣⌐ ≠⅝⁸ⱪ꜡♇♩╩ ∫√ ╩ Fig. 5-9 ⌐ ∆⁹↓╣╟╡⁸ ⅝⅛╠⁸VR

─ │ 2 ≢№╢↓≤⅜╦⅛∫√⁹ 
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⌐⁸2.3.2.2 ─ ─ ╩ ⌐⁸ 350 ~ 420 ϴ─ ⌐⅔™≡⁸n = 2 ≤

⇔⁸ ⌐╟╡ ╩ ╘√⁹ ≢│⁸ ⁸ⱬfi♀fi⅜ⱦ♅ꜙⱷfi⌐ ⇔≡
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5 ⌐╟╡⁸ ⌐⅔↑╢ ╩ ∆╢≤ ⌐⁸ⱦ♅ꜙⱷfi ─

Arrhenius ⱪ꜡♇♩╩ ∫√⁹∕─ ╩ Fig. 5-9 ⌐ ∆⁹ 

Fig. 5-9 ╟╡⁸ 350 ~ 420 ϴ─ ⌐⅔™≡⁸ ⌂ ⅜ ╠╣√⁹╕√⁸

⅝╟╡ VR ⌐⅔↑╢ ↑─ ◄Ⱡꜟ◑כEa ╩ ∆╢≤⁸Ea = 132 kJ/mol ≤⌂∫

√⁹⌂⅔⁸Fumoto ╠⅜ ⇔≡™╢ ⌐╟╢ ≢─ AR

⌐ ∆╢ ≢│⁸VR ⌐ ∆╢ ─ ◄Ⱡꜟ◑כ│ 40 ~ 140 

kJ/mol ≢№∫√[3]⁹ 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig. 5-9 Bitumen  Arrhenius  
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5.3.5.  Lumping Model ╩ ™√  

⌐ Lumping Model ╩ ™√ ╩ ∫√⁹╕∏⁸Fig. 5-12 ⌐ ∆╟℮⌂ Lumping 

Model ╩ ∆╢≤ ⌐⁸ ⌐ ∆╢ ─ ╡ ≡╩ ∫√⁹ ─

⌐ ⇔≡⁸5.3.2 ╟╡ VR ─ ⅜ 2 ≢№╢↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫≡™╢⁹╕

√⁸Fumoto ╠⁸Sergio ╠─ ╟╡⁸VGO⁸Gas Oil ⌐ ⇔≡│ 1 ≤⇔√[3-5]⁹2.3.2.6 ╟

╡⁸Coke ⅜ ╣ ⌐ ╩ ∫≡™√↓≤⅛╠⁸ ⅜ ∆╢ ⅜ ™╒≥

Coke │ ∆╢↓≤⅜╦⅛∫≡™╢⁹ ∫≡⁸Coke │ VR ⅛╠ ⌐ ∆

╢≤ ⅎ╠╣╢⁹↓╣╠╩ ╕ⅎ⁸ Lump ⌐⅔↑╢ │ 6 10 ─╟℮⌐ ⇔

√⁹⌂⅔⁸5.3.4.≢ ⇔√ ⅛↑─ kobs│ k1~k4 ─ ≢ ↕╣╢⁹ 

( ) 22

04321 VRVR yCkkkkr +++-=    6  

( ) 22

01065 VRVGOVGO yCkyCkkr ++-=    7  

22

020507 VRVGOGasOilGasOil yCkyCkyCkr ++-=   8  

22

030607 VRVGOGasOilGas yCkyCkyCkr ++=   9  

22

04 VRCoke yCkr =      10  

─ │∕╣∙╣ 

yi  i Lump ─  [(kg-i product)/(kg-oil)] 

k1,2,3,4 ⌐⅔↑╢ 2  [m6 (kg-oil)-1 (kg-cat)-1 h-1] 

k5,6,7 ⌐⅔↑╢ 1  [m3 (kg-cat)-1 h-1] 

ri ─  [(kg-oil) (kg-cat)-1 h-1] 

C0 Bitumen  [(kg-oil) m-3] 

≤∆╢⁹ 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

Fig. 5-12 ּך 5-Lump  
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╕√⁸ ri│ 11 ≤⇔≡ ∆↓≤⅜≢⅝╢⁹ 

ö
÷

õ
æ
ç

å
=

F

W
d

dy
r i

i       11  

↓╣╠ 6 11 ─ │ Runge-Kutta ╩ ™≡ ⅝⁸ │ ≤

≤─ ⅜ ╙ ↕ↄ⌂╢╟℮ ⌐╟╡ ⇔√⁹↓─ │ fi♩כꜙ♬ ⌐ ≠

™≡ ∫√⁹ 

Fig. 5-12 ⌐ ─ ≤ 6 11 ─ ╩ ⇔√⁹ⱪ꜡♇♩│ ≢№╡⁸

│ ≢№╢⁹╕√⁸ ⇔√ ─ │ Table 5-1 ⌐╕≤╘√⁹⌂⅔⁸W/FVR=1.6

─ ⌐⅔↑╢ Coke │ ≤─ ⅜ ⅝™√╘⁸ ≢│ ⇔≡™╢⁹ 

Fig. 5-12╟╡⁸ ≤ │ ⌐ ™ ≢ ⇔√↓≤⅜╦⅛╢⁹Table 5-1⌐⅔™≡⁸

╕∏ VR ─ k1⁸k2⁸k3⁸k4 ⌐ ∆╢≤ ─ │ k1 k2 k4 k3 = 0 ≤

⌂∫√⁹↓╣╟╡⁸VR ─ │ VR ⅛╠ VGO ┼≤ ↕╣╢ ⅜ ≢№╢↓≤⅜

╦⅛∫√⁹ ⁸VR ⅛╠ Gas ┼≤ ↕╣╢ ─ k3 │ ≤⌂╡⁸VR ⅛╠

Gas ┼≤ ↕╣╢ │ ≢№╢↓≤⅜╦⅛∫√⁹Gas ─ ⌐ ∆╢≤⁸

─ │ k7 k6⁸k3 = 0 ≢№╢↓≤⅛╠⁸Gas │ ⌐ Gas Oil ⅛╠ ⇔≡⅔╡⁸

VR⁸VGO ⅛╠─ Gas │ ⌐ ⇔⌐ↄ™≤↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹VGO │ W/F 

2.5 ─ ≢ ⅜╒╓ ≤⌂∫√⁹↓─ ≤⇔≡⁸VGO ─ ה ⅜ ⇔ↄ

⌂∫√↓≤⅜ ⅎ╠╣╢⁹⇔⅛⇔⁸VGO ─ ה ≢│ 2 ≤ 1 ⅜ ⇔≡

⅔╡⁸Table 5-1 ─ ╩ ™√ ⌂ │ ≢№╢⁹∕↓≢⁸Fig. 5-13 ⌐ W/F

⌐ ∆╢ ≤⁸∕─ ─ ─ ╩ ⇔√╙─╩ ∆⁹↓╣╟╡⁸VGO

VR Ҝ VGO ─ │ W/F ─ ⌐ ™ ⇔√⁹↓╣│ W/F ⅜ ∆╢≤⁸VR

─ ⅜ ∆╢√╘≢№╢⁹ ⁸VGO ─ Gas Oil │ W/F ⌐╟╠

∏⁸╒╓ ─ ≤⌂∫√⁹ ⌐⁸W/F 2.5 ≢│ VGO ─ ≤ ─ ⅜

↕ↄ⌂∫≡™╢↓≤⅜╦⅛╢⁹↓─↓≤⅛╠⁸W/F 2.5 ⌐⅔™≡ VGO ⅜╒╓ ⌐⌂

∫√≤ ⅎ╠╣╢⁹ ⌐ Gas Oil ─ ⁸ ⌐≈™≡ ≤ ─ ╩╕≤

╘√╙─╩ Fig. 5-14 ⌐ ∆⁹VR ⅛╠─ Gas Oil │ VGO ─ ≤ ─ ⌐№

╡⁸VR ─ ≤ ⌐ │ ⇔√⁹ ≢│ Gas Oil │ VR ⅛╠─ ⅜

⅝ↄ⁸ ⌐ ⇔≡™√⁹⇔⅛⇔⁸W/F 0.5 yVR 0.5⁸yVGO 0.4 ─≤⅝ ⌐⅔™≡⁸VGO

⅛╠ Gas Oil ⅜ ∆╢ ⅜ ⅝ↄ⌂╡⁸ ≤⌂∫√⁹VR⁸VGO ─ ⌐ ™⁸

⌂ │ ╣ ╦╢╙──⁸VGO ⅛╠ Gas Oil │ Gas Oil ⅛╠ Gas ┼≤

↕∑╢ ─ ⌐ ═⁸ ⅝⌂ ╩ ⇔≡™√⁹∕─ ⁸Gas Oil │

─ ⌐ ™ ⅜ ⌐ ⇔√≤ ⅎ╠╣╢⁹↓╣╠─ ╟╡⁸ ─ ⌂

│ VR Ҝ VGO⁸VGO Ҝ Gas Oil⁸Gas Oil Ҝ Gas ≤⌂╢⁹↓─↓≤⅛╠⁸ ⌐╟╢

─ ≢│⁸ VR ⅛╠⁸ ⌂ Gas Oil⁸Gas ┼≤ ↕╣╢╟╡

│⁸ ⌐ ⅜ ⇔⁸ ∆╢↓≤⅜╦⅛∫√⁹ ⌐ ⌐ ⌐ ╕╣╢

≢№╢ VR │ Coke ╩ ∆╢ ≤ VGO⁸Gas Oil ┼≤ ↕∑╢ ⅜
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∆╢⅜⁸VGO ┼─ ⅜ ⌐ ∆╢↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹≈╕╡⁸

≢│ VR ⅛╠ VGO ┼─ ⅜ ≢№╡⁸Coke ╩ ≢⅝╢ ≢№╢≤

™℮↓≤⅜ ⌐ ↕╣√⁹∕─√╘⁸2.3.2.6 ≢─ ─ ≢│⁸ 19 MPa ─

⌐⅔™≡ 6 h ╙ Coke ⌐╟╢ ─ │ ↕ↄ⁸ ™ ╩ ≢⅝

√≤ ⅎ╠╣╢⁹⌂⅔⁸Fig. 5-12 ─ W/F 1 ⌐⅔↑╢ Coke ─ ─ⱪ꜡♇♩│ ⌐≡

⅜ ⇔≡™⌂™↓≤⅛╠╙ ≥כꜝ◄ ⅎ╠╣╢√╘⁸ ─ ≢│ ⇔≡™

╢⁹ 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

Fig. 5-12  

Table 5-1 ּוֹף  

2nd-order rate 

constant

[(10-2 m6 (kg-oil)-1

(kg-cat)-1 h-1]

1st-order rate 

constant
[(10-2 m3 (kg-cat)-1 h-1]

k1 VRҜVGO 4.12 k5 VGOҜGas Oil 2.02

k2 VRҜGas Oil 0.74 k6 VGOҜGas 0.02

k3 VRҜGas 0.00 k7 Gas OilҜGas 0.71

k4 VRҜCoke 0.65

Gas oil VGO VR+Residue CokeGas

W/F [h]
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0.2

0.3
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0.6

0.7
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y
i 
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]

plot:

line:



5  ⌐⅔↑╢  
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Fig. 5-13 ƸƐƧ ḯ ṕVGO ḱ Ṗ 

Fig. 5-14 ƸƐƧ ḯ ṕGas Oil ḱ Ṗ 
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5.4.   

ⱦ♅ꜙⱷfi╩ⱴꜟ♥fi≤▪☻ⱨ□ꜟ♥fi⌐ ⇔⁸∕╣∙╣╩ ≤⇔≡ ╩ ™⁸

ⱦ♅ꜙⱷfi ─ ─ ╩ ⇔√⁹╕√⁸ ─ ╩ ™⁸

─ ⅛╠ ─ ⌐≈™≡ ⇔√⁹↓─ ╩ ⌐ ∆╢⁹ 

─ⱦ♅ꜙⱷfi ה │ⱴꜟ♥fi≤▪☻ⱨ□ꜟ♥fi─ ⌐ ⇔≡ ⅜№╡⁸ⱴꜟ♥

fi≤▪☻ⱨ□ꜟ♥fi│ ⌐ ⇔≡™╢⁹  

/ ה ⌐⅔↑╢ⱦ♅ꜙⱷfi─ ≢│⁸ⱴꜟ♥fiה▪☻ⱨ□ꜟ♥fi⅛

╠─ ─ ⅜ ↕╣⁸⅛≈▪☻ⱨ□ꜟ♥fi⅛╠╙ ⅜ ∆╢⁹ 

│ ה VR ⌐ ⇔≡ 2 ≢№╢↓≤⅜╦⅛∫√⁹ 

VR ה ⌐ ∆╢ ↑─ ◄Ⱡꜟ◑כ│ 132 kJ/mol ≢№∫√⁹ 

Lumping Model ה ╩ ™√ ⌐ ⇔⁸ ⌐⅔↑╢ │

⌐ ⅜ ∆╢↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹ 

│≢ ה VR │ VGO ┼≤ ⌐ ↕╣⁸ ⌐ Coke ╩

≢⅝╢ ≢№╢⁹ 

 

⌂⅔⁸ ─ ⅜ ⌐⌂╢ ⌂ ⌐≈™≡ ∆╢≤⁸ ∂ ≢╙

™√ ⌐≡ ™╢⸗♦ꜟ ≢№╢☺ⱨ▼♬ꜟⱪ꜡Ɽfi─╟℮⌂ │ ∏

≤⌂╡⁸ ≢ ╩ ⅎ≡└≤╕≤╘⌐ ℮≤ │ ∏ ≤⌂╢↓≤⅜⁸ ⌂

≥─ ╙╠⅛ⱪכꜟ◓ ↕╣≡™╢√╘⁸ ≤⇔≡│ ⌐ ⅎ≡╙ │ │

1 ≢ ╪≢™╢≤™∫√ ⌂ ≤ ⅎ╠╣╢⁹ 
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 ⸗♦ꜟ ╩ ™√ ─  

 

 

6.1.  

↓╣╕≢⌐ ╩ ≢ ⇔√⁹ⱪ꜡☿☻ ╩ ⇔ Ɽꜝⱷכ

♃─ ╩ ™⁸╕√⁸ ─ ≤ ─ ⌐≈™≡ ⇔√⁹ ⅎ≡⁸

⌐╟╡⁸ ─ ⌐≈™≡ ⇔√⁹ ≢│⁸↕╠⌐ ⌐≈™≡

∆╢√╘⁸ ⸗♦ꜟ ╩ ™≡ ─ ╩ ∫√⁹╕√⁸ ⌐╟

╡ ╩ ⌐╟╡ ⇔⁸ ◄Ⱡꜟ◑כ─ ╩ ⇔√⁹ 

 

6.2.  

╛ ⁸ ─ ⌐≈™≡│ ⌐ ∏╢╙─≤∆╢⁹ 

 

6.2.1. GC-MS ⌐╟╢  

╩ GC-MS [Shimadzu GC-17A⁸GCMS-QP5050A⁸◌ꜝⱶ DB-5] ⌐╟╡ ⇔

√⁹╕√⁸▬○fi◒꜡ⱴ♩ ⌐╟╡⁸ ─ ⁸ ⁸ ─ ╩ ∫

√⁹ ◘fiⱪꜟ─ │ ─ ╡⁹ 

No. 1ה 10 wt%♩ꜟ◄fi ⱦ♅ꜙⱷfi  

No. 2ה  

470 ϴ    Bitumen 10 wt% ♩ꜟ◄fi  

0.1 MPa   2 h 

W/FBitumen /ⱦ♅ꜙⱷfi = 4 h FH2O/FBitumen = 20 

No. 3ה CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ≢│ CeZrAlFeOx ≤ ⌐╟╢  

470 ϴ    Bitumen 10 wt% ♩ꜟ◄fi  

0.1 MPa   2 h 

W/FBitumen /ⱦ♅ꜙⱷfi = 4 h FH2O/FBitumen = 20 

No. 4ה TiO2-ZrO2 ⌐╟╢  

470 ϴ    Bitumen 10 wt% ♩ꜟ◄fi  
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0.1 MPa   2 h 

W/FBitumen /ⱦ♅ꜙⱷfi = 4 h FH2O/FBitumen = 20 

⸗♦ꜟ ╩ ™√ ─ │ GC-MS [Shimadzu GC-17A⁸GCMS-QP5050A⁸◌ꜝ

ⱶ DB-WAX] ⌐╟╡ ─ ╩ ∫√ ⁸GC-FID [Shimadzu GC-2014⁸◌ꜝⱶ DB-WAX] 

╩ ™ ─ ╩ ∫√⁹⌂⅔⁸ ─ │⁸ ≤⇔≡○◒♃fi╩ ™⁸

GC-FID ─Ⱨכ◒ ⅜ ─ ⌐ ∆╢≤⇔ ⇔√⁹ 

 

6.2.2. ⸗♦ꜟ ─  

≤⇔≡⸗♦ꜟ ╩ ™√ ╩ ∫√ │↓╣╕≢⌐ ⇔√

⅔╟┘ ⌐╟╢ ⌐ ⇔√⁹ ⌐ ╩ ∆⁹⌂⅔⁸

≤ Time Factor ─ ⅜ ⌂╢⅜⁸↓╣│ ╩ ⇔√√╘≢№╢⁹ 

 

ü ⸗♦ꜟ ╩ ™√ ─  

693 K 420 ϴ     CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx  

30 wt%-☺ⱨ▼♬ꜟⱪ꜡Ɽfi-ⱬfi♀fi  

19 MPa    5 h 

◘fiⱪꜞfi◓ 3 5 h 

W/FBitumen /ⱦ♅ꜙⱷfi = 1.33 h FH2O/FBitumen = 6.67 

 

6.2.3. ●☻ ⌐╟╢ ─  

CO2 ─ ─√╘⁸Coke ╩ ∫√⁹ ⌐│ Bell-Mass ╩ ™√⁹ ◘fi

ⱪꜟ│⁸ ≤⇔≡ⱦ♅ꜙⱷfi╩ ™√ ⌐⅔™≡ CO2⅜ ⇔≡⅔╡⁸⅛≈

╙Ⱬⱴ♃▬♩ ╩ ≢⅝≡™╢ Coke ╩ ™√⁹ ⅔╟┘●☻

─ ╩ ⌐ ∆⁹ 

ה  

20wt% petrocanada-benzene  

500ϴ    2 h 

W/FBitumen=4 h  FH2O/FBitumen=20  Carbon  9.49 wt% 

ה ⱪ꜡◓ꜝⱶ  

 Ar  

 110 ϴ 2 h   500 ϴ╕≢ 15ϴ/min ≢  500 ϴ 2 h  

ה m/z  

 m/z=2 (H2)  m/z=18 (H2O)  m/z=44 (CO2) 

 m/z=16 (CH4)  m/z=28 (CO) 
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6.2.4. ⌐╟╢◄Ⱡꜟ◑כ  

◄Ⱡꜟ◑כ⌐≈™≡ ⌐╟∫≡ ◄Ⱡꜟ◑כ╩ ⇔√⁹◄Ⱡꜟ◑כ ⌐

│ QE Quantum Espresso ╩ ™√⁹ │ ─ ╡⁹ 

ⱳ♥fi◦ꜗꜟ PDE-KJPAW  Cutoff energy 40 Ry DFT+U 6.2 eV 

 

6.3. ≤  

6.3.1. GC-MS ⌐╟╢ ─ ─  

 ─ ╩ ∆╢√╘⌐⁸ ─ ─ ╩

GC-MS ⌐╟╡ ⇔√⁹Fig. 6-1 ⌐ ◘fiⱪꜟ─ ☻Ɑ◒♩ꜟ─♦כ♃ ╩ ∆⁹↓╣╟

╡⁸No. 1 ⱦ♅ꜙⱷfi ⁸No. 2 ≤ No. 3 CeZrAlFeOx ⁸No. 4 TiO2-ZrO2

─☻Ɑ◒♩ꜟ╩ ∆╢≤⁸ ⌐│ ⌐ ⌂ ⅜ ⌐ ╕╣╢↓≤

⅜╦⅛╢⁹ 
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Fig. 6-2 ⌐ ↔≤─▬○fi◒꜡ⱴ♩ ⌐╟╢ ─ ╩♃כ♦ ∆⁹ ≤╙▬○

fi◒꜡ⱴ♩ ⌐╟╡⁸ ─ ↕╣√ ╩⁸ m/z=43⁸57 ⁸

m/z=41⁸55 ⁸ m/z=76 800 ⌐ ∆╢↓≤⅜≢⅝⁸ ◘fiⱪꜟ≤╙

⅜ⱷ▬fi⌐ ╕╣≡™╢↓≤⅜╦⅛∫√⁹↕╠⌐⁸ ─ ⁸╙≡™≈⌐♃כ♦

▬○fi◒꜡ⱴ♩ ⌐╟╢ ╩ ™⁸ ─ ⁸ ⁸ ╩ ⇔√⁹

∕─ ╩ Fig. 6-3 ⌐ ∆⁹ 

 

 

 

 

 

 

 

  

Fig. 6-2  

ḲNo. 1 ḭ ḲNo. 2 ḭ 

ḲNo. 3 CeZrAlFeOx ḭ ḲNo. 4 TiO2-ZrO2  
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Fig. 6-3 ╟╡⁸∕╣∙╣─◘fiⱪꜟ⅜ ⁸ ⁸ ⌐

↕╣√⁹No. 2 ≤ ═≡⁸No. 3 CeZrAlFeOx ≤ No. 4 TiO2-ZrO2

─Ⱨכ◒│™∏╣─Ⱨכ◒╙ ⌐ ⅝ↄ⁸ ⁸ ⁸ ⁸™∏╣─ ╙

⌐╟╡ ⅜ ╪≢™╢↓≤⅜╦⅛∫√⁹∕╣∙╣─Ⱨכ◒≢ No. 2 ≤ No. 3 

CeZrAlFeOx ─Ⱨכ◒│∕─ ⅝↕│ ⌂╢╙── ─ │ √╙─≢№╡⁸ ⁸

No. 4 TiO2-ZrO2 │ ≤ ⌂╢ ─Ⱨכ◒⅜ ∂≡™╢↓≤⅜ ⅎ╢⁹↓─√╘⁸

≤ CeZrAlFeOx ≢│⁸ ⅜ ─╙─≢№╡⁸TiO2-ZrO2

≢│⁸↓╣╠≤ ⌂╢ ≢ ⅜ ╗↓≤⅜ ↕╣√⁹ 

⁸ ⌐≡ ─ ╡⁸CeZrAlFeOx │ ─ ╩ ™√ ⁸

TiO2-ZrO2 │ ⌐╟╢◒ꜝ♇◐fi◓ ⁸∕╣∙╣⌐╟∫≡ ─ ╩

⇔ ╩ ↕∑╢≤ ═√⅜⁸ ─▬○fi◒꜡ⱴ♩ ⌐╟╢ ⅛╠╙∕─ ⅜

ⅎ╢ ≤⌂∫√⁹ 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  

Fig. 6-3  

Ḳ ṕm/z=43ḭ57 צּ Ṗḭ 

Ḳ ṕm/z=41ḭ55 צּ Ṗ 

Ḳ ṕ ṕm/z=76 ךּ צּ אל Ṗ 
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Fig. 6-4  

Ḳ1, 3-  

6.3.2. ☺ⱨ▼♬ꜟⱪ꜡Ɽfi ╩ ™√  

⌐≡⁸ ─ ◘fiⱪꜟ─ ╩ ⇔√⅜⁸ ⅜ ∫√ ─ ╩

∆↓≤⅜ ↕╣√╙──⁸ ₁⌂ ╩ ∆╢ ─≥─ ⌐ ⇔⁸ ╩ ⇔

≡™╢⅛⁸ ⌂ ╩ ∆╢↓≤│≢⅝≡™⌂™⁹∕↓≢ ≢│⁸ ─⸗♦ꜟ ╩

™√ ─ ╩ ∫√⁹Fig. 6-4 ⌐ ∆ ╡⁸ ⸗♦ꜟ ⌐│⁸ ─

[1]╩ ⌐ 1, 3-☺ⱨ▼♬ꜟⱪ꜡Ɽfi╩ ⇔√⁹Fig. 6-5 ⌐ ⌐⅔™≡ ↕╣

╢ ≤∕─ ╩╕≤╘√⁹↓─ ╩ ⌐⁸☺ⱨ▼♬ꜟⱪ꜡Ɽfi ╩ ™

≢─ ╩ ∫√⁹∕⇔≡⁸ ╠╣√ ─ GC-MS ╩ ™⁸ ─

╩ ∫√⁹ 
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Fig. 6-5 ּוֹף  
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─ GC-MS ╩ Fig. 6-6 ⌐ ∆⁹↓╣╟╡⁸ ⌂ ≤⇔≡♩ꜟ◄fi

≤☻♅꜠fi⅜ ↕╣√⁹╕√⁸ ⅛╠─ ⌐╟╡ ⇔√≤ ╠╣╢ 1,3-☺ⱨ▼♬

ꜟⱪ꜡Ɑfi─ ⅜ ↕╣√⁹ ⁸Fig. 6-5 ⌐ ∆╟℮⌐⁸ ≢№╢≤

ⅎ╠╣╢◄♅ꜟⱬfi♀fi─ │ ≢№∫√⁹⌂⅔⁸ 37 min ⌐ ↕╣╢Ⱨכ◒

│ ⌐ ⇔≡™╢ ─╙─≢№╢⁹╕√⁸ ╩ ™√ ⁸ 45 min

⌐♩ꜟ◄fi≤☻♅꜠fi⅜ ⇔√≤ ⅎ╠╣╢ ⅜ ↕╣√⁹↓─ │ ₁─

⅜ ∆╢√╘⁸ GC-MS ⌐╟╢ ⌂ │ ≢№∫√⁹ 
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Fig. 6-6 GC-MS  
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⌐ GC-FID ╩ ™⁸ ─ ╩ ∫√ ╩ Fig. 6-7 ⌐ ∆⁹GC-MS ─ ≤

⌐☺ⱨ▼♬ꜟⱪ꜡Ɽfi ─ │♩ꜟ◄fi≤☻♅꜠fi≢№╡⁸ ≢

∆╢≤ ↕╣╢◄♅ꜟⱬfi♀fi│♩ꜟ◄fi╛☻♅꜠fi≤ ∆╢≤№╕╡ ↄ ↕╣⌂

⅛∫√⁹Fig. 6-5 ⌐ ⅎ┌⁸◒ꜝ♇◐fi◓ ≢ ∆╢♩ꜟ◄fi≤☻♅꜠fi⅜ ⌐

⇔≡™╢↓≤⅛╠⁸ │ ╟╡╙◒ꜝ♇◐fi◓ ⅜ ⌐ ╗≤ ∆╢

↓≤⅜ ≢№╢⁹⇔⅛⇔⁸ ⅜ ⇔⁸ⱬfi♀fi≤◄♅ꜟⱬfi♀fi⅜ ∆╢

─ ≤ ⅎ╠╣╢ 1,3-☺ⱨ▼♬ꜟⱪ꜡Ɑfi⅜ ⇔≡™╢↓≤⅛╠⁸ ⅜ ↕╣

ⱬfi♀fi≤◄♅ꜟⱬfi♀fi⅜ ⇔√ ⌐⁸ ⌐◄♅ꜟⱬfi♀fi⅜ ↕╣⁸☻♅꜠fi⅜

↕╣√≤╙ ⅎ╠╣╢⁹⌂⅔⁸ ⌐ ∆╢ │╖≤╘╠╣⌂⅛∫√⁹ 
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CH4

2 ṧCO2

1,3- ṧ ṧCO2

ṧ

ṧ ṧCO2 ṧH2

ṧH2

↓↓≢⁸◒ꜝ♇◐fi◓ ⅜ ⌐ ╪∞≤ ∆╢≤⁸Fig. 6-5 ⌐ ∆◒ꜝ♇◐fi◓ ≢

│⁸☺ⱨ▼♬ꜟⱪ꜡Ɽfi│ CO2╩ ∆╢↓≤⌂ↄ♩ꜟ◄fi≤☻♅꜠fi⅜ 1:1 ─ ≢ ∆╢

╟℮⌐ ↕╣╢⁹Fig. 6-7 ╟╡ ─ ≢│♩ꜟ◄fi≤☻♅꜠fi─ ⅜╒╓ 1:1 ≢

№╢↓≤⅛╠⁸◒ꜝ♇◐fi◓ ⅜ ⇔≡™╢↓≤⅜ ↕╣╢╙──⁸↓─ ≢│ CO2─

─ ⅜≈⅛⌂™⁹ 

≢⁸ ⅜ ⌐ ╪∞≤∆╢≤⁸◄♅ꜟⱬfi♀fi│ ↕╣☻♅꜠fi≤⌂╢≤

ⅎ╢ ⅜№╢⁹1,3-☺ⱨ▼♬ꜟⱪ꜡Ɑfi⅜ ⇔≡™╢↓≤⅛╠╙⁸◄♅ꜟⱬfi♀fi─

│ ⅝ ╢ ≢№╢≤ ⅎ╠╣⁸↓─ ⁸☺ⱨ▼♬ꜟⱪ꜡Ɽfi⅛╠♩ꜟ◄fi№╢™│☻

♅꜠fi⌐ ⅎ⁸CO2 ≤ H2⅜ 1:1 ─ ≢ ∆╢⁹↓↓≢ CO2≤ H2 ─ ⌐ ∆╢≤⁸☻♅

꜠fi ≤ ⇔≡ ≢№╢⁹↓↓≢ ⇔√ ─ ╩ ⅎ╢≤⁸CO2│ ⌐ ⇔⁸H2

│ ─ ┼─ ◘▬◒ꜟ[2, 3]⌐ ⇔√≤ ≢⅝╢⁹CO2─ ┼─ ╩ ⅎ╢≤⁸

≢─ ┼─ CO2 │ 1.45 mg/cm3Ĭ30 cm3 =43.5 mg ≢№╡⁸↓╣│ ⅜ ╪∞≤

⇔≡ ⌐ ∆╢≤ ⅎ╠╣╢ CO2 ╟╡╙ ⅝™ ≤⌂╢√╘⁸CO2─ ─

⅜↓╣╟╡ ≤⌂╢⁹∕─√╘⁸ ≢│ ⅜ ⌐ ╪∞≤ ↕╣╢⁹⌂⅔⁸

Sekine ╠│⁸ppm ─כ♄כ○ Pd ╩ ™√ Fe΅K ⌐≈™≡ ⇔≡⅔╡⁸873 K ≢⁸

─ ⅜ ⌐◄♅ꜟⱬfi♀fi╩ ⇔≡⁸ ╦╣√ ⅜ ⌐╟

∫≡ ↕╣⁸ ⌐ ⅜ ∆╢↓≤╩ ⇔≡™╢[4]⁹╕√⁸Watanabe ╠│⁸◄♅ꜟ

ⱬfi♀fi─ ⌐ ⇔≡⁸BaZrO3 ╩ ™ ─ ─ ─ ╩ ⇔≡⅔╡⁸

BaZrO3 ⌐ ⇔ Zr ◘▬♩╩ Fe ≢ ⌐ ∆╢↓≤⌐╟╡⁸ ⅜ ∆╢↓≤

⇔≡™╢[5]⁹ 

─ ╩ ╕ⅎ⁸ ⌐⅔↑╢ ╩ Fig. 6-8 ⌐ ⇔√⁹√∞⇔⁸ ⌐

⅔™≡│⁸CO2╛☻♅꜠fi─ ⌐≈™≡ ⌂ ⅜№╢⁹↓─ ╩ ╠⅛⌐∆╢√╘

⁸ ₁─ ⅜ ≤⌂╢√╘⁸ ⁸↕╠⌂╢ ╩ ╘√⁹ 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  Fig. 6-8  
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6.3.3. ─  

6.3.2 ⌐⅔™≡⁸⸗♦ꜟ ╩ ™√ ─ ─ ╩ ∫√⅜⁸ ₁─

⅜ →╠╣√⁹∕↓≢⁸ ≢│ CO2 ─ ╩ ∫√⁹ ⁸CO2 │ ╩

∆╢↓≤⌐╟╡ ∆╢≤ ⅎ╠╣≡™√⅜⁸∕╣≤│ ⌐⁸ ⌐ ⇔√ Coke ⌐

⇔≡ ╩ ⇔⁸Coke ─ ⌐╟╡ CO2 ⅜ ⇔≡™╢ ⅜ ↓╢ ⅜

↕╣√⁹∕↓≢⁸ ╩ ™⁸Coke ⌐╟╢ CO2 ─ ╩ ∫√⁹ ⌐

│ Bell-Mass ╩ ™√⁹ ◘fiⱪꜟ≤⇔≡⁸ ≤⇔≡ Bitumen ╩ ™√ ⌐⅔

™≡ CO2 ⅜ ⇔≡⅔╡⁸⅛≈ ╙Ⱬⱴ♃▬♩ ╩ ≢⅝≡™╢ Coke ╩

™√⁹ 

Fig. 6-9 ⌐ ╩ ∆⁹↓╣╟╡⁸ ─ ≤ ⌐⁸m/z=2⁸18⁸44 ─ intensity

⅜ ⇔√⁹↓╣╠─ m/z │∕╣∙╣ H2⁸H2O⁸CO2 ⌐ ∆╢⁹╕√⁸ ─ ─

XRD Ɽ♃כfi╩ Fig. 6-10 ⌐ ∆⁹↓╣╟╡⁸m/z=44 ⅜ ↕╣╢≤ ⌐⁸ ─

│ ⅛⌐ⱴ◓Ⱡ♃▬♩ ┼≤ ⇔√⁹ ⅎ≡⁸ ─ ─ ⁸⅔╟┘ H/C

╩ Table 6-1 ⌐ ∆⁹ ─ │ ≢ 9.49 wt%⅛╠ 9.05 wt%┼≤ ⇔√⁹↓╣

╟╡⁸CO2 │ ⌐ ⇔√ Coke ⅜ ─ ╩ ⇔⁸ ∆╢↓≤≢╙ ∆

╢↓≤⅜ ↕╣√⁹↓─ │⁸ ─⸗♦ꜟ ⌐╟╢ CO2 ≤ ┼ ⇔√ CO2

─ ⅜⁸ ⌐╟╢ CO2 ≤ ═≡ ≢№∫√↓≤⌐ ⅜≈ↄ⁹ 

⌂⅔⁸ 4000 sec ⌐⅔™≡ m/z=44 ─ │ ↕╣⌂⅛∫√⁹Table 6-1 ╟╡⁸

⌐⅔↑╢ Coke ─ H/C │ 0.79 ⅛╠ 0.57 ┼≤ ⇔√√╘⁸Coke ─ ⅜ ↄ⌂∫

√≤ ⅎ╠╣╢⁹↕╠⌐⁸↓╣╕≢⌐ │ ⌐ ∆╢ │ ≢№╢↓≤⅜╦

⅛∫≡™╢⁹↓╣╠╟╡⁸ ⌐⅔™≡ CO2 ⅜ ⌐ ⇔√≤ ⅎ╠╣╢⁹╕√⁸

Mass ☻Ɑ◒♩ꜟ─ ╟╡⁸m/z=18 ─ H2O ⅜ ⇔√⁹ ⅎ≡ m/z=18 ─Ⱨכ◒│

200ϴ≤ 500ϴ⌐ ╠╣√⁹ ⌐⅔↑╢Ⱨכ◒│ ⌐ ⇔√ ─ ≢№╢≤

ⅎ╠╣╢⁹ ⁸ ⌐ ∂√ m/z=18 ─Ⱨכ◒│ ⌐╟╢ ⌐ ™ ⇔√

≢№╢≤ ⅎ╠╣╢⁹⌂⅔⁸ 4000 sec. ⁸m/z=18 ─ intensity ⅜ ⇔≡™╢⅜⁸

↓╣│ Mass ⌐ ⇔√ ─ ⌐╟╢╙─≢№╢≤ ⅎ╠╣╢⁹ m/z=2 ─ H2

│ 470 ϴ⅛╠ ⇔√⁹╕√⁸m/z=2 │ 4000 sec. ╙ ⅜ ↕╣√⁹

↓╣│⁸ ⌐ ⇔√ Coke ─ ⅜ ⇔√√╘≢№╢≤ ⅎ╠╣╢⁹Table 6-1 ⌐

∆╟℮⌐⁸ ⌐⅔↑╢ Coke ─ H/C ⅜ ⇔≡™╢↓≤╙ ─ ╩

⇔≡™╢⁹⌂⅔⁸CH4⁸CO ⌐ ∆╢ m/z=16⁸28 ─ │ ─ ⌐ ═≡ ≢№∫

√⁹ ⌐ m/z=28 ─ ⅜ ↕╣⌂⅛∫√↓≤⅛╠⁸ ⌐╟╢ Coke ⌐ ∆╢

│ ≢№╡⁸ │╒≤╪≥ ⅝≡™⌂™≤ ⅎ╠╣╢⁹ 
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Fig. 6-9 Ar וֹףּ Coke וֹףּ  

Fig. 6-10 Ar Coke וֹףּ XRD ṇ  
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Table 3.3.2.1 Ar Coke וֹףּ  

C [wt%] 9.49 9.05

C [mol/g-cat.] 0.79 0.75

H [wt%] 0.63 0.43

H [mol/g-cat.] 0.63 0.43

H/C ratio 0.79 0.57
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1,3-Diphenylpropane

1,3-Diphenyl-1-propanol

1,3-Diphenyl-1-propanal

Benzene Ethylbenzene

+ CO2

1,3-Diphenyl-2-propanol

1,3-Diphenyl-2-propanal

Toluene

+ CO2

1,3-Diphenylpropene

6.3.4. ⌐ ≠ↄ ─  

6.3.2 ─⸗♦ꜟ ╩ ™√ ─ ─ ⁸6.3.3 ─ ─ ─

╩ ∫√⅜⁸↓╣⌐ ⅝ ⅝⁸ Ɽꜝⱷכ♃╩ ™∏ ─ ⌐ ≠™√◦Ⱶ

╢╟⌐fiꜛ◦כ꜠ꜙ ─ ─ ─ ╩ ∫√⁹◄Ⱡꜟ◑כ ⌐│⁸ ♁ⱨ♩

Quantum Espresso ╩ ™√⁹ ⌐│⁸6.3.2 ≢ ⸗♦ꜟ ≤⇔≡ ™√ 1,3-☺ⱨ▼♬ꜟ

ⱪ꜡Ɽfi╩ ™⁸ Fig. 6-11 ⌐ ∆ ─ ╩ ⇔≡ ╩ ∫√⁹╕√⁸Fig. 6-

11 ⅛╠↕╠⌐⁸ ⌐ ∆╢ ╛ H2O⁸O2 ⌂≥╩ ⇔⁸ Ɑכ☺─ ⅜ ∆╢

╙─≤⇔≡ ⌐ ≤⇔ ╪∞⁹Fig. 6-12 ⌐ ╩ ⇔√ ╩ ∆⁹ 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  
Fig. 6-11 1,3-  



186 
 

R1A Ph-C3H6-Ph + 1/2O2 Ą Ph-C3H4-Ph +H2O

R2A Ph-C3H4-Ph + H2O Ą Ph-C2H4CHOH-Ph

R3A Ph-C2H4CHOH-Ph + 1/2O2 Ą Ph-C2H4C=O-Ph + H2O

R4A Ph-C=OC2H4-Ph + H2O Ą C6H6 + Ph-C2H5 + CO2

R5A C6H6 + Ph-C2H5 + CO2 Ą C6H6 + Ph-C2H3 + CO2 + H2

R1B Ph-C3H6-Ph + 1/2O2 Ą Ph-C3H4-Ph +H2O

R2B Ph-C3H4-Ph + H2O Ą Ph-CH2CHOHCH2-Ph

R3B Ph-CH2CHOHCH2-Ph + 1/2O2 Ą Ph-CH2C=OCH2-Ph + H2O

R4B Ph-CH2C=OCH2-Ph + H2O Ą 2*Ph-CH3 + CO2

- H2

R3C

R4A

R4B

+ CO2

+ CO2

+ H2O

+ H2O

R2A=R2C

+H2

-O2

+H2

-O2

R4C

R4D

+ 1/2O2

- H2O

R1A = R1B

- H2

R1C=R1D

R2B=R2D

+O2

- H2O

R3A

- H2

R3D

+O2

- H2O

R3B

+ H2O

+ H2O

R5A

+ H2

R1C Ph-C3H6-Ph Ą Ph-C3H4-Ph + H2

R2C Ph-C3H4-Ph + H2O Ą Ph-C2H4CHOH-Ph

R3C Ph-C2H4CHOH-Ph Ą Ph-C2H4C=O-Ph + H2

R4C Ph-C=OC2H4-Ph + H2 - 1/2O2 Ą Ph + Ph-C3H7

R1D Ph-C3H6-Ph Ą Ph-C3H4-Ph + H2

R2D Ph-C3H4-Ph + H2O Ą Ph-CH2CHOHCH2-Ph

R3D Ph-CH2CHOHCH2-Ph Ą Ph-CH2C=OCH2-Ph + H2

R4D Ph-CH2C=OCH2-Ph + H2 -1/2O2 Ą Ph-CH3 + Ph-C2H5

R1A Ph-C3H6-Ph + 1/2O2 Ą Ph-C3H4-Ph +H2O 

R2A Ph-C3H4-Ph + H2O Ą Ph-C2H4CHOH-Ph 

R3A Ph-C2H4CHOH-Ph + 1/2O2 Ą Ph-C2H4C=O-Ph + H2O 

R4A Ph-C=OC2H4-Ph + H2O Ą C6H6 + Ph-C2H5 + CO2 

R5A C6H6 + Ph-C2H5 + CO2 Ą C6H6 + Ph-C2H3 + CO2 + H2 

 

R1B Ph-C3H6-Ph + 1/2O2 Ą Ph-C3H4-Ph +H2O 

R2B Ph-C3H4-Ph + H2O Ą Ph-CH2CHOHCH2-Ph 

R3B Ph-CH2CHOHCH2-Ph + 1/2O2 Ą Ph-CH2C=OCH2-Ph + H2O 

R4B Ph-CH2C=OCH2-Ph + H2O Ą 2*Ph-CH3 + CO2 

 

R1C Ph-C3H6-Ph Ą Ph-C3H4-Ph + H2 

R2C Ph-C3H4-Ph + H2O Ą Ph-C2H4CHOH-Ph 

R3C Ph-C2H4CHOH-Ph Ą Ph-C2H4C=O-Ph + H2 

R4C Ph-C=OC2H4-Ph + H2 - 1/2O2 Ą Ph + Ph-C3H7 

 

R1D Ph-C3H6-Ph Ą Ph-C3H4-Ph + H2 

R2D Ph-C3H4-Ph + H2O Ą Ph-CH2CHOHCH2-Ph 

R3D Ph-CH2CHOHCH2-Ph Ą Ph-CH2C=OCH2-Ph + H2 

R4D Ph-CH2C=OCH2-Ph + H2 -1/2O2 Ą Ph-CH3 + Ph-C2H5 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  
Fig. 6-11 1,3-  
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or

C-C

 Fig. 6-11 ─ ה │ ╡⁸ ה │ ⇔⁸AהB │

╡⁸CהD │ ⇔─ ╩∕╣∙╣ ⇔≡™╢⁹ │ ⁸▪ꜟ◌fi⅛╠

/ ╩ ╖⁸ ╩ꜟכ◖ꜟ▪ ⇔≡™ↄ╙─≤⇔√⁹╕√⁸◄♅ꜟⱬfi♀

fi⅛╠☻♅꜠fi─ ╩ ⅎ√⁹↓╣╩ ⌐◄Ⱡꜟ◑כ ╩ ∫√⁹Fig. 6-12 ⌐ 1,3-☺ⱨ

▼♬ꜟⱪ꜡Ɽfi─ ◄Ⱡꜟ◑כ ⁸Fig. 6-13 ⌐ 1,3-☺ⱨ▼♬ꜟⱪ꜡Ɽfi─ ◄Ⱡꜟ

כ◑ ╩ ∆⁹ 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig. 6-12 1,3- ṇ  
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or

C-C

Fig. 6-12⁸13 ╟╡⁸ ─ ⇔⌂™ ה │ ≢№╡⁸ ⅜

⇔≠╠ↄ⁸ ≢⁸ ⅜№╢ ה │ ≢ ⌐ ⅜

╗↓≤⅜╦⅛╢⁹≈╕╡⁸ ⌂ ╟╡│ ╩ ™√ ─╒℮⅜ ⌐

∆╢√╘⁸ ╟╡╙ ─╒℮⅜ ⅜ ⌐ ╗↓≤⅜╦⅛╢⁹╕√⁸

≢│⁸▪ꜟ◌fi 1,3-☺ⱨ▼♬ꜟⱪ꜡Ɽfi ⅛╠ ꜟכ◖ꜟ▪ 1,3-☺ⱨ▼♬ꜟⱪ꜡Ɽⱡ

ꜟכ │ ⇔≠╠ↄ⁸H2O ה │ ≢ ⌐ ∆╢√╘⁸ ╩

∆╢ ⅜ ⌐ ∆╢↓≤⅜ ↕╣╢⁹◄♅ꜟⱬfi♀fi⅛╠☻♅꜠fi─ │

⇔⁹ ⇔─ ─ ≢№╡⁸ ⁸ ⅜№╢ │⁸ ⌐☻

♅꜠fi⅜ ∆╢↓≤⅜╦⅛∫√⁹ 

─ ╩ 6.3.2 ─⸗♦ꜟ ─ ≤ ∆╢≤⁸ │ ⌡ ⇔≡™╢

↓≤⅜╦⅛╢⁹6.3.2 ≢☻♅꜠fi─ ⅜◒ꜝ♇◐fi◓ ≤ ╩ ⇔√⅜⁸◄

♅ꜟⱬfi♀fi⅜ ↕╣☻♅꜠fi≤⌂╢ ─ ⅜ ↕╣√≤ ⅎ╢⁹⌂⅔⁸◄

♅ꜟⱬfi♀fi─ │ ⌐ ╩ ™≡ ⅜ ╘╠╣≡™╢[6]⁹ 

╟╡⁸ ⌐╟╢ ─ ⅜ ≢∕─ ⅜ ↕╣⁸CeO2-ZrO2-

Al2O3-FeOx ╩ ™√ ⅜⁸◄Ⱡꜟ◑כ ⌐╙ ⅜ ⇔╛∆™↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹ 

 

 

 

 

  

 

 

 

 

 

 

 

  

 

 

 

 

 

 

 Fig. 6-13 1,3- ṇ  
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6.4.   

≢│⁸ ⸗♦ꜟ ╩ ™≡ ─ ╩ ™⁸ ⌐╟╡

╩ ⇔⁸ ◄Ⱡꜟ◑כ─ ╩ ⇔√⁹↓─ ╩ ⌐ ∆╢⁹ 

≥ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ה TiO2-ZrO2 ≢│∕╣∙╣ ⌂╢ ⅜ ╠╣╢⁹ 

╩ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ה ™√ ⁸CO2⅜ ⇔⁸ ⌐ ⅜ ∆╢↓

≤⅜ ⅎ╢⁹ 

CO2 ה ─ │ ─ ⌐╟╢ ─ ≤ Coke ─ ⌐╟

∫≡ ╠╣╢⁹ 

⁸ ה ⌂ ╟╡⁸ ╩ ™√ ─╒℮⅜◄Ⱡꜟ◑כ ⌐

⌐ ∆╢⁹ 
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⁸ ─◄Ⱡꜟ◑כ │ ⌐ ╕╡⁸ ─ ⌐╟∫≡↓↓ ─◄Ⱡꜟ◑כ

│ ⌐ ⇔√⁹ ≢╙ │◄Ⱡꜟ◑כ ≤⇔≡ ─ ≢╙ ╙ ╣√

╩ ∫≡⅔╡⁸ ╙⌂⅔⁸ ─◄Ⱡꜟ◑כ ─ ↄ╩ ╘≡™╢⁹ │⁸ √╡─

◄Ⱡꜟ◑כ ⅜ ↄ⁸ ≢№╢↓≤⅛╠ ⁸ ⁸ ⅜ ≢№╢⁹●♁ꜞfi╛ ⌂

≥─ ╙ ⌂ⱪ꜡☿☻≢ ≢⅝⁸ ╕≢─◄Ⱡꜟ◑כ ⅜ ⌂™⌂≥⁸

⅜ ™⁹⇔⅛⇔⁸ │ ╙⅛↑≡ ─ ╛ ⅛╠ ↕╣√ ⌂ ≢№╡⁸

─ ╛ ─ ⌐╟∫≡ ─ │ ₁ ⇔≡™╢╙──⁸ ─Ɑכ

☻≢ ™ ↑╣┌™∏╣│ ╩≈ↄ⁹BP Statistical Review of World Energy 2016 ⌐╟╣┌⁸ ─

─ │ 2015 ≢ 50 ≤ ╦╣≡™╢⁹∕╣⌐ ꜟכ▼◦ꜟ▬○⁸≡⇔ ─

≤⌂╢ ╩ ╗ ⁸○ꜞⱡ◖♃כꜟ ⱬⱠ☼◄ꜝה○ꜞⱡ◖ ⌐ ∆╢

⁸○▬ꜟ◘fi♪ⱦ♅ꜙⱷfi ─ ╩ ╗ ה ─ │ ⌐

⇔⁸◌♫♄─▪ꜟⱣכ♃⌐№╢ Athabasca ○▬ꜟ◘fi♪∞↑≢╙⁸1680 Ᵽ꜠ꜟ─ ⌂

ⱦ♅ꜙⱷfi ╩ ≈↓≤⅜╦⅛∫≡™╢⁹≈╕╡⁸↓╣╠─ ─ ⅜ ╘┌

│↓╣╕≢─ ≤⌂╢↓≤⅜ ↕╣╢⁹↕╠⌐⁸ │ ⌐ ↄ ⇔≡™╢

√╘⁸◄Ⱡꜟ◑כ ⁸ ⅝⌂ ≢№∫√ ─ ╩ ∆╢↓≤⅜≢⅝⁸

ꜞ☻◒╛ ◖☻♩─ ≤™∫√ⱷꜞ♇♩╙№→╠╣╢⁹╕√ ≢⁸ ╩ ⇔

√ ⌐ ∆╢ ╛⁸ ⇔√ ⌐ ∆╢ ⌂≥─ ╙⁸ ⅜

⇔≡™⌂™⁹∕─√╘⁸↓╣╠─ ⌐ ↕╣╢ ─ ╛ ≢ ∆

╢ ⌂≥─ ─ ╩ ⌐ ∆╢ ⅜ ⌐ ╘╠╣≡⅔╡⁸↓℮⇔√

─ ─ ⅜⌂↕╣╣┌⁸ ─ ⇔™ ⌐⅔™≡╙⁸ ╩ ≢

⅝╢≢№╤℮⁹ 

─ │⁸ ─ ╩ ≢ ∆╢ ⱪ꜡☿☻≢ ⌂ ┼

∆╢↓≤⅜≢⅝╢⁹⇔⅛⇔⌂⅜╠ │ ⌐ ≢№╡⁸╕√⁸ │ ●☻╛♫

ⱨ◘⌂≥─ ⅛╠ ↕╣╢√╘⁸ ┼─ │⁸◘▬◒ꜟ≤⇔≡

⅜ ∂≡™╢⁹∕↓≢ ≢│⁸ ⱪ꜡☿☻≤⇔≡⁸ ╩ ⇔⌂™

⌐╟╢ ⱪ꜡☿☻╩ ⇔√⁹ ≢ ╩ ∆

╢ ╩ ™√ ╩ ⇔⁸ ₁─ Ɽꜝⱷכ♃⅜ ⌐

╓∆ ╩ ∆╢≤≤╙⌐⁸ ⌐⅔↑╢ ╛ ─ ╩

™⁸ ─ ╩ ╠⅛⌐⇔√⁹ 

 

≢│⁸○▬ꜟ◘fi♪ⱦ♅ꜙⱷfi╛ AR; atmospheric residual oil ⌂≥─
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⅛╠ ┼ ∆╢ⱪ꜡☿☻⌐≈™≡ ⇔√⁹╕∏ ≢│⁸ ≢

⅔╟┘ ╩ ™⁸ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ⌐╟╢ ─

╩ ⇔√⁹↓─ ≢│⁸ ₁⌂ ─ ⅜ ⌂ ╩ ™ⱦ♅ꜙ

ⱷfi ╩ ™⁸ ╛ ⁸ ⌂≥─ ₁─ ⅜ ╛ ⁸

⌐ ⅎ╢ ╩ ⇔√⁹∕─ ⁸ ⌐⅔™≡ ─

Gas Oil + VGO ⅜ ─ 30 mol%-C ⅛╠ 70 mol%-C ┼≤ ∆╢≤≤╙⌐⁸CO2╩

≤∆╢●☻⅜ ⇔√⁹↓╣╟╡ │ⱦ♅ꜙⱷfi╩ ⇔⁸CeO2-ZrO2-Al2O3-

FeOx │ ≤⇔≡ ∆╢↓≤⅜╦⅛∫√⁹↕╠⌐⁸ ╩ ™⁸ ₁

─ Ɽꜝⱷכ♃⅜ ⌐ ╓∆ ╩ ⇔√⁹ ≢│⁸ ─ ⌐

Coke ⅜ 30 mol%-C ⇔√ ⁸ ≢│⁸Coke │ 6 mol%-C ╕≢

↕╣⁸ │ 70 mol%-C ╕≢ ⇔√⁹ ─ │ ≢Ⱬⱴ♃▬♩⅛╠ⱴ

◓Ⱡ♃▬♩┼≤ ⇔√⅜⁸ ≢│ ⁸Ⱬⱴ♃▬♩ ╩ ⇔≡™√⁹↓╣╠

╟╡⁸ ≢│⁸CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx │∕─ ╩ ⇔≈≈⁸ⱦ♅ꜙⱷfi─

⌐ ⇔ ╩ ∆↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹ ≢│⁸ ╩

™⁸♅♃♬▪-☺ꜟ◖♬▪ TiO2-ZrO2 ⌐╟╢ ╩ ∫√⁹

≢│ ╣√ ╩ ⇔√ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ∞⅜⁸ ≢│ ⌂ Coke ⅜

⇔≡⇔╕™⁸ ⌐│ ⅜ ≢№∫√⁹ ≢ ↕╣╢ AR ⌂≥─

ⱪ꜡☿☻⌐│⁸ ≢╙ ™ ╩ ∆ ⅜ ╘╠╣╢⁹∕↓≢⁸ ≢╙ ™

╩ ⇔⁸Coke ─ ⌂™ ≤⇔≡⁸ ♅♃fi TiO2 ≤ ☺ꜟ◖♬►ⱶ ZrO2

╩ ⇔≡⁸ ╩ ∫√⁹TiO2 ≤ ZrO2 │ ─ ⁸ ≢ CeO2-ZrO2-

Al2O3-FeOx ⌐ ∆╢ ™ AR ╩ ⇔⁸⅛≈ Coke │™∏╣╙ 4 mol%-C

≢№╡⁸Coke ⅜ ⌐ ⇔≠╠™ ≢№∫√⁹↓╣╩ ╕ⅎ⁸TiO2≤ ZrO2╩ ↕∑√

TiO2-ZrO2 ╩ ⌐ ⇔⁸∕─ ─ fiꜛ◦כ♀ꜞ♃◒ꜝꜗ◐≥

╩ ∫√⁹∕─ ⁸TiO2-ZrO2 │ꜟ▬☻ ╩ ∆╢ ≤⇔≡ ⇔⁸ ⌐

⇔≡ ⅜ ∆╢↓≤⅜╦⅛∫√⁹∕─ │ TiO2 ZrO2 = 50 50 ≢№╡⁸TiO2(50)-

ZrO2(50) │ ≢ AR ╩ ⇔⁸ │ 67 mol%-C ≤⌂∫√⁹╕√⁸TiO2-ZrO2

│ ≤⇔≡ ☿ꜞ►ⱶ CeO2 ╩ ∆╢↓≤≢⁸ ≢ Coke ⌐╟╡

Coke ╩ ∆╢↓≤⅜ ╠⅛≤⌂╡⁸Coke │ 10 mol%-C ╕≢ ≢⅝√⁹ 

 

≢│⁸ ─ ─ ╩ ≤⇔⁸ ⌐╟╢

─ ─ ╩ ⇔√⁹ ≢│⁸CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ╩ ™≡⁸ ─

⌐ ∆╢ H2O ─ ⌐≈™≡ ╩ ∫√⁹↓╣╕≢ ─ ⌐≈™≡ ═

≡⅝√⅜⁸ ⱪ꜡☿☻│ ─ ╡ ⱪ꜡☿☻╩ ≤⇔≡⅔╡⁸ ⌐ ∆╢

H2O ─ ─ ╩ ∆╢ ⅜№∫√⁹∕↓≢⁸ ⌐⅔↑╢ H2O ─ ╩

∆╢√╘⌐⁸∕─ ⁸H2O ≤ ─ ─ ⁸ ─ ╩ ∫√⁹

∕─ ⁸ ⌐ H2O ╩ ∆╢↓≤≢ │ 10 mol%-C ⇔⁸↕╠⌐

─ ╩ 10 mol%-C ∆╢↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹H2O ≤ ─ │⁸ ⌡



≤ ─  

 

193 

 

FH2O/FBitumen = 20 ≢№╣┌⁸CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ─ │Ⱬⱴ♃▬♩ ⌐ √╣⁸

⌐╟╢ ╩ ←↓≤⅜ ≢№∫√⁹╕√⁸ ⌐╟╡⁸H2O ⅜≥─╟℮⌐

⌐ ∆╢⅛ ⇔√ ⁸ ─ ╩ ⇔√ ⌐╟╡ ⅜ ⇔⁸

H2O ─ ⌐╟╡ ↕╣√ ⅜ ↕╣╢ ⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹ ≢│⁸

─ ╩ ∆╢↓≤⌐╟╡⁸ ─ ◄Ⱡꜟ◑כ─ ≤

Lumping Model ─ ╩ ⌐ ∂≡ ⌂╙─⅛╠ VR; vacuum residual oil, 

VGO; vacuum gas oil, Gas oil, Gas ⌐ ⇔√⸗♦ꜟ ⌐╟╢ ⌐ ∆╢ ─ ╡

≡╩ ⇔⁸ ─ ⅛╠ ─ ⌐ ╘√⁹∕─ ⁸VR ─ⱪ꜡

♇♩⅛╠⁸ │ VR ⌐ ⇔≡ 2 ≢№╢↓≤⅜╦⅛∫√⁹ⱦ♅ꜙⱷfi

─ Arrhenius ⱪ꜡♇♩⅛╠⁸VR ⌐ ∆╢ ↑─ ◄Ⱡꜟ◑כ│ 132 

kJ/mol ≢№∫√⁹╕√⁸Lumping Model ╩ ™√ ─ ⁸ ⌐⅔↑╢

│ ⌐ VR ⅛╠⁸Coke ≤ VGO ┼ ↕╣⁸VGO ⅛╠ Gas Oil ≤ Gas ┼≤

⅜ ∆╢↓≤⅜ ╠⅛≤⌂∫√⁹ ≢│ VR │ VGO ┼≤ ⌐

↕╣⁸ ⌐ Coke ╩ ≢⅝╢ ≢№╢↓≤╩ ⇔√⁹ ≢│⁸ ⸗

♦ꜟ ╩ ™≡ ╩ ™⁸ ─ ─ ╩ ∫√⁹╕√⁸

⌐╟╡ ─ ╩ ⇔⁸ ◄Ⱡꜟ◑כ─ ╩ ⇔√⁹⸗♦ꜟ ⌐ 1,3-☺

ⱨ▼♬ꜟⱪ꜡Ɽfi╩ ™≡⁸ ⌐≡ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ≢

╩ ∫√ ⁸1,3-☺ⱨ▼♬ꜟⱪ꜡Ɽfi─ ⅜ ╠╣√⁹ │ ⌐ ⌐

╟╡ ⇔ ╩ ∆ ╩ ⇔√⁹↓╣╩ ╕ⅎ⁸ ⌐ ≠⅝

─ ≤ ◄Ⱡꜟ◑כ ⌐ ⇔≡ ╩ ∫√⁹∕─ ⁸ ◄Ⱡꜟ◑כ─ ⅜

╠╣⁸ ≤ ⇔≡ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ╩ ™√ ⁸ ╩ ∆╢↓

≤≢ ⅜ ⌐ ∆╢↓≤⅜╦⅛∫√⁹ 
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Fe2O3 O_removalFe2O3 perfect

case A(planar)

0.0[kJ/mol]

case B(gauche type)

-8.9[kJ/mol]

 

─  

 

 

≢│⁸CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ╛ TiO2-ZrO2 ╩ ™√

─ ⌐⅔↑╢○▬ꜟ◘fi♪ⱦ♅ꜙⱷfi╛ AR ─ ⱪ꜡☿☻

╩ ⇔⁸∕─ ⌐≈™≡ ╩ ∫√⁹ ╩ ≤⇔√ ⌐ ⇔≡│⁸ ⌐

╡ ⌐╦√╡ ⅜ ╦╣⁸ ⌐≡ ⇔√ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ⅜

ⱪ꜡☿☻⌐ ╙ ⇔√ ≢№╢≤ ⅜≢⅝√⁹ ⌂ ╛ ⌂ ╙

╘⁸ ─ ≤∕─ ≥╢№⅜♃כ♦╢⌂≥↑ ⅎ╠╣╢⁹ ⁸CeO2-ZrO2-Al2O3-

FeOx ⌐≈™≡│⁸ ⌂ ≤⇔≡ Fig. 7-1 ⌐ ⇔√╟℮⌂ ╛ ⁸ ─

╩ ⇔√ ≢─ ◄Ⱡꜟ◑כ─ ╛⁸Fig. 7-2 ─╟℮⌂ ⅛╠ ⅜ ⇔√

╩ ≡⁸ ⅜≥─╟℮⌐ ∆╢⅛⁸ ⌐ ∆╢ ─ ─ ⌂≥⅜

≢⅝╢≤ ⅎ≡™╢⁹ 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fig. 7-1 1,3- ṇ  

Fig. 7-2 ּצ ︡  
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Ice trap

feed

טּ
טּ
טּ

Purge

Gas 

pack

water

heater

heater

TiO2-ZrO2 ⌐≈™≡│⁸∕─ ╩ ╠⅛⌐⇔⁸ ─ ⌐≈™≡ ╩ ∫

√⅜⁸TiO2-ZrO2-CeO2 ╩ ⌂ ≤⇔≡ ⇔√⁹⇔⅛⇔⌂⅜╠⁸ ╩ ⌐ ∆

╢ │⌂ↄ⁸Al ╛ Nb ⌐≈™≡╙∕╣∙╣⌐ ⅜ →╠╣╢√╘⁸CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx

─╟℮⌐ TiO2-ZrO2 ╩ ≤⇔√ ≤∆╢↓≤≢⁸ ╩ ╘╢↓≤⅜≢

⅝╢⁹╕√⁸ ≢ ╡ →√ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ╩ ™√⸗♦ꜟ ⌐╟╢ ─

╟℮⌐⁸TiO2-ZrO2 ⌐╟╢◒ꜝ♇◐fi◓ ─ ⌐≈™≡ ∆╢ ⅜№╢∞╤℮⁹

⌂⅔⁸ ≢ ⌐ ╕╣╢▪☻ⱨ□ꜟ♥fi◖▪⌐≈™≡ ⇔√⅜⁸↓╣⅜ Coke

─ ≤⌂∫≡™╢≤ ⅎ╠╣⁸↓─◖▪╩ ∆╢─≢│⌂ↄ⁸ ⅛╠ ↕∑ ╡ ↄⱪ

꜡☿☻─ ╩ ╖≡™╢⁹∕─ ╩ Fig. 7-3 ⌐ ∆⁹ ╩ ⌐⇔⁸ ≢

▪☻ⱨ□ꜟ♥fi◖▪╩ ⇔√ ≢⁸ ≢ ╩ ∆╢↓≤≢⁸↓╣╕≢ ⌐

╩ ≢⅝╢↓≤⅜ ↕╣╢⁹↓─ │ ╩ ┼ ∆╢─≢│⌂ↄ⁸

≢ ⌐ ╩ ⅎ╢▪☻ⱨ□ꜟ♥fi╛ ⌂≥╩○fi◘▬♩≢ ╡ ™≡⁸

↑⌐ ≤⇔≡ ∆╢↓≤╙ ⇔℮╢╙─∞≤ ⅎ╠╣╢⁹ 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 Fig. 7-3  
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ṕ Ṗ

�K�¹
ë

]�8
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/
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Catalyst
Vapor-liquid 
separation

Feed
(Hydrogen)

Spent catalyst Recycle
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(Moving bed)

Liquid-gas phase

╕√⁸ ⱪ꜡☿☻≢ ⌐ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx ─ ≢№╢⅜⁸SAGD ⌐

↕╣╢↓≤⅜ ╕╣╢⁹SAGD │ ⌐≡ ═√ ╡⁸ⱦ♅ꜙⱷfi⅜ ─ ≤

⌐ ↕╣╢√╘⁸↓─ ╩ ⇔√ ⱪ꜡☿☻⅜ ≢№╢⁹SAGD ⌐

╟╡ ⇔√ⱦ♅ꜙⱷfi╩ ⌐ ↕╣╢ ≤ ⌐ ⇔⁸ ┼ ⇔⁸

≤⇔≡ ∆╢ ╩ ∆╢⁹↓─ⱪ꜡☿☻│◦fiⱪꜟ⌂ ≢№╢↓≤⁸Ɽ▬ⱪ

ꜝ▬fi ⅜ ⌂ ╕≢ ⌐ ⅜ ╗↓≤⁸ ⌂ ╛◒כ◖╢╟⌐ ●☻─

⅜ ↕╣╢↓≤⁸SAGD ─ ╩ ≢⅝╢↓≤⌂≥─ ↄ─ ⅜ ↕╣╢⁹╕

√⁸↓─ⱪ꜡☿☻│ ⁸ ⌐ ⅜ ⅛╣≡™╢⅜⁸ CeO2-ZrO2-Al2O3-FeOx │⁸

ה ─ ≢╙ ⌂ ╩ ◒כ◖⁸⇔ ⌐╟╡ ⇔⌐ↄↄ⁸ ⌐ ↄ ╕╣

╢ ⌐╟∫≡ ⇔⌂™↓≤⅜ ↕╣╢√╘⁸ ─ ⌐ ↕╣╢↓≤⅜ ≢№╤

℮⁹╕√⁸ ≢│⁸ ╩ ™≡™√⅜⁸ ─√╘─ ╣ ⅎ⌂≥╩ ∆╢

≤⁸H-Oil ─╟℮⌂⁸ ╩ ∆╢╒℮⅜ ╕⇔™≤ ⅎ╢⁹∕─ⱷꜞ♇♩≤⇔≡⁸

◒כ◖ ⌐╟╢ ─ ─ꜞ☻◒⅜ ⌂™√╘⁸ ⌂ ⅜ ≢⅝⁸╕√⁸

⌐ ─ ╩ ⁸ ⅝ ⇔≢⅝╢─≢ⱪ꜡☿☻─ ╩ ⌐∆╢↓≤⅜ ≢

№╢⅛╠≢№╢ ─ ╩ Fig. 7-4 ⌐ ∆⁹ 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

  
Fig. 7-4  
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╕√⁸ ⁸◄Ⱡꜟ◑כ ⌐ ∆╢ ╩ ∆╢⁹2011 ─ ≤

⌐╟╡⁸ ⅜ ⅎ╢◄Ⱡꜟ◑כ ─ ⅜ ⅝ ╡≤⌂╡⁸∕─ ⅜ ≤⌂

∫≡™╢⁹ ─ ⅜ ≢─ ╩ ↑ ⇔√↓≤≢⁸ ─◄Ⱡꜟ◑כ

⅜ ⅝ↄ ∟ ╪∞⁹↓╣│ ⌐ ⇔√ ┼─ ⅜╙√╠⇔√◄Ⱡꜟ◑כ

─ ⅝⌂ ≢№╡⁸1970 ─ ◦ꜛ♇◒─╟℮⌂ ╩ ⅝⅛⌡⌂™ ≢№╢≤

↕╣╢⁹ ◦ꜛ♇◒ ⁸ ─ ─ ╩ ╘≡™╢╙──ⱱꜟⱶ☼ ╛ⱴꜝ

♇◌ ╩ ↕╣≡ ┌╣≡ↄ╢╙─⅜ ⇔≡™╢↓≤⌐ ™ ╩ ∂╢⁹ ≢─

╛ ⁸ ╛♥꜡⌂≥⅜∕℮⇔√ ≢ ↓╠⌂™≤│™ⅎ⌂™ ⌐№╢√╘⁸

╟╡ ┼─ ─ ⅜ ╕╣⁸∕─ ⌐│ ⌐ ⌐╟╢ ─ ╙ ╘

≡ ╘≡™ↄ═⅝≢№╤℮≤ ⅎ╢⁹╕√⁸↓↓≢│ │ ∆╢⅜⁸ ─ │⁸

┼ ∆╢↓≤╙ ↕╣╢⁹▪ⱷꜞ◌│⁸ ─ ╩ ╠∆↓≤│ ⌐

∆╢↓≤╩ ⇔≡⅔╡⁸ ⌐ ─ ⌐ ∆╢ ╩ ⇔≡™╢⁹

─ │ ⅛╠∏⁸ ─ ⌐ ⅜╢╙─≢№╢≤ ⅎ╢⁹ ─ ⅜ ─

⌐ ╩ ℮⌐│⁸╕∞╕∞ ↄ─ ╩ ╢ ⅜№╢╙──⁸↓─ ╩ ∆╢↓≤

≢⁸ ╩ ╗ ╩◄Ⱡꜟ◑כ ≤⇔≡ ⌐⌂╡⁸ ─◄Ⱡꜟ◑כ⌐

∫≡™√ꜞ☻◒╩ ⇔≡ ⇔√ ─ ⅜≢⅝╢╟℮⌐⌂╢│∏≢№╢⁹ ⅜

─◄Ⱡꜟ◑כ ⌐ ⇔≢╙ ≢⅝╣┌≤ ℮≤↓╤≢№╢⁹
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│⁸ ⅜ ⁸ ◦☻♥ⱶ ⌐ ─

╩╕≤╘√╙─≢∆⁹ ≤⌂╡╕∆⅜⁸ ↄ─ ┼─ ╩ ⌐ ⇔╕∆⁹ 

╕∏⁸ ⌐ ⇔╕⇔≡⁸ ─ ╩ ↑ ╣≡ ™√ ⌐ ⇔

→╕∆⁹ ⌐ ⇔⁸≤≡╙ ⌐ ™√↓≤⅜ ≢╙ ™ ↕╣╕∆⁹ 

╕√⁸ ─ ↑ ╣⌐⅔⅝╕⇔≡╙⁸ ⁸ ◦☻♥ⱶ ─

⌐ ↄ ↑ ╣≡ ⅝╕⇔√⁹♀○ꜝ▬♩ ╛ ⌐ ∆╢ ╩ ™√ↄ⁸ ◦

☻♥ⱶ ⌐ ╡╕⇔√⅜⁸ ₁⌂ ⅛╠ ─ ⌐ ∆╢↓≤⌐⌂∫√─

│⁸ ≢│™™ ™ ≢∆⁹ ╙ ≢№╢ ⅛╠│⁸ ⌐ ⇔≡

ⅎ ╣⌂™╒≥─ ⁸ ╩ ╡╕⇔√⁹ ↄ ╩ ⇔ →╕∆⁹ ≢ ╩ ⅎ╠

╣√≤ ∂╕∆⅜⁸╕∆╕∆─ ╩ ⇔⁸∕⇔≡ ╙ ™ ╩ ™≡™⅝√™≤ ™

╕∆⁹ 

⁸ ─ ⌐│ ≤⇔≡ ─

⌐╦√╡ ╩ ⅝╕⇔√⁹ ╟╡ ╩ ⇔ →╕∆⁹ ⁸

─ ⁸ ⁸ ─

⌐│ ≤⇔≡ ↄ─ ╩ ⅝╕⇔√⁹ ─ ╩ ⇔╕∆⁹ 

⁸ ─ ⌐│ ⌐

⌂↕╣≡™√ ⅛╠⁸ ─ ⌐№√∫≡ ⁸ ⅝╕⇔√⁹╕√⁸ ┼

╙ ⅝ ⅝ ╩ ⅝╕⇔√⁹ ─ │ ₁ ─ ╩ ™√╡⁸ ≢

↕╣√ ⌐ ⌐ ≢⅝√╡⇔√↓≤│ ╩ ⅎ≡ ┬↓≤⅜ №╡╕⇔

√⁹↓↓⌐ ─ ╩ ⇔╕∆⁹ 

⁸ ⁸ ⌐│⁸ ┼ ∆╢ ╩ ∫≡ ⅝⁸

╕√⁸ ╙ ⅛ↄ ∫≡ ⅝╕⇔√⁹ ╩ ⇔ →╕∆⁹ 

⁸ ◦☻♥ⱶ ─ ⌐│⁸ ⌐№√╡ ╕≢

⇔≡ ⅝╕⇔√⁹ ⅜ ™↓≤╙№╡⁸ ⌂ ╕≢ ⌡⌂ↄ ↕∑≡ ⅝╕⇔√⁹

╩ ⇔ →╕∆⁹ 

⁸ ◦☻♥ⱶ ─ ⌐│⁸ ≤⇔≡ ↕

╣≡™√ ⅛╠⁸ ₁⌂ ╩ ⅝╕⇔√⁹ ⅜ ≤⇔≡ ↕╣╢─╩ ∟⌐

⇔≡⅔╡╕⇔√⁹ ╩ ⇔ →╕∆⁹ 
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◦☻♥ⱶ ─ ⌐│ ⅛╠ ↄ─ ╕⇔─ ╩ ⅝╕⇔

√⁹ ⅜ ⅛╠ ⅎ╠╣≡™√─│ ↕╪─ ─⅔⅛→⌐ ⌂╠⌂™≤ ⇔≡™

╕∆⁹ ╩ ⇔ →╕∆⁹ 

╕√⁸ ╩ ╘╢⌐№√╡⁸ ◦☻♥ⱶ ─ ╛

⁸Dieni Mansur ╛ ⁸ ⁸ ╩│∂╘≤∆╢ ⁸ ≢№╢

⁸ ⁸ ⁸ ⁸∕⇔≡ ─ ⌐ ⇔╕∆⁹ ≢╙

≤│⁸ ⌐ ┼ ⇔⁸ ⌐ ⇔╕⇔√⁹⅔ ⇔ →╕∆⁹↕╠⌐⁸ ∂

≡⇔≥ⱪכꜟ◓─ⱴכ♥ ─ ⌐≈™≡ ⌐ ╩ ∫√ ⁸ ⁸

⁸ ⌐ ⇔╕∆⁹ 

╩ ╢⌐№√╡⁸ ↄ─ ╩ ⌐⇔√ ⌐ ╘≡ ⇔ →╕∆⁹

─ ─ ≤⌂∫√ ♅♃fi ⌐ ∆╢ │⁸ ↕╪─ ♅▼♇◒╛ ⌐╟

∫≡ ⌐ ╩ ℮⌂≥⁸ ≤⇔≡ ╩ ⌡╢⌐ ∆╢ↄ╠™ ╩⇔≡╙╠™⁸

↕∑╢↓≤⅜≢⅝╕⇔√⁹ ⌐⅔™≡╙⁸ ∞↑≢ ╕╢ ╩ ↑⁸ ─

≤ ╡ ℮⅝∫⅛↑╩ ∫≡ↄ╣╕⇔√⁹↓℮⇔√ ⅛╠ ↕╪⅜ ╙⁸ ─

⌐≡ ─ ⌐▪ⱪ꜡⁸⇔♅כ ╩ ╘╟℮≤™℮ ™ ⅜ ⅎ╢↓≤≤⌂╡╕⇔

√⁹ ↄ ⇔╕∆⁹ 

 ⌂⅔⁸ ─ │⁸ ≤─ ⌐╟╡ ╘╠╣⁸ ☿fi

─כ♃ ╟╡ ⌂ ╩ ⅝╕⇔√⁹↓↓⌐ ─ ╩ ⇔╕∆⁹ 

⌐⁸ ⌐⁸↓─╟℮⌂ ╩ ⅎ≡ ™√ ─ ╩ ⇔⁸

┘≤ ⇔╕∆⁹ 
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19. ủ ₈

≢─ ⌐⅔↑╢ TiO2-ZrO2 ─ ₉ 22
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ה 2013 2 ⁸  

20. ủ ₈TiO2-ZrO2

⌐╟╢ ≢─ ⅛╠─ ₉ 78 2013 3

⁸  

21. ủ ₈TiO2-ZrO2

⌐╟╢ ─ ₉ 62 2013 5 ⁸  

22. ủ ₈ ⸗♦ꜟ─

TiO2-ZrO2 ⌐╟╢ ≢─ ₉ ה 53 ꜝ꜡כ○

☿Ⱶ♫כ 2013 7 ⁸  

23. ủ ₈ ⸗♦ꜟ

─ TiO2-ZrO2 ⌐╟╢ ₉ 45 2013 9 ⁸

 

24. ủ ₈

⌐⅔↑╢ TiO2-ZrO2 ─ ₉ 2014 2014

1 ⁸  

25. ủ ₈TiO2-ZrO2

╩ ™√ ─ ₉ 23 ה 2014 2 ⁸

 

26. ủ ₈Fe-Ti ╩

™√ ⌐⅔↑╢ ─ ₉ 79 2014 3 ⁸

 

27. ủ ₈TiO2-ZrO2

╩ ™√ ≢─ ─ ₉ 23 ◄Ⱡꜟ◑כ

2014 7 ⁸  

28. ủ ₈ ▪♇ⱪ◓꜠כ♦▫fi
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◓─√╘─ TiO2-ZrO2 ┼─ ─ ₉ 44 ה 2014

10 ⁸  

29. ủ ₈ ─ Fe-Ti

⌐⅔↑╢ ─ ₉ 64 2015 5 ⁸

 

30. ủ ₈FeOx-TiO2 ╩ ™√

≢─ ─ ₉ 2015 9 ⁸

 

31. ủ ₈TiO2-

ZrO2 ╩ ™√ ⌐⅔↑╢ ─ ₉

2013 2013 1 ⁸  

32. ủ ₈

⌐⅔↑╢ Fe-Ti ╩ ™√ ─ ₉ 62

2013 5 ⁸  

33. ủ ₈

⌐⅔↑╢ Fe-Ti ╩ ™√ ₉ ה 53 ꜝ꜡כ○

☿Ⱶ♫כ 2013 7 ⁸  

34. ủ ₈Fe-Ti ╩

™√ ⌐⅔↑╢ ─ ₉ 45

2013 9 ⁸  

35. ủ ₈

⌐⅔↑╢ Ce-Fe-Ti ╩ ™√ ₉

2014 2014 1 ⁸  

36. ủ ₈TiO2-ZrO2 ⌐╟╢

╩ ™√ ─▪♇ⱪ◓꜠כ♦▫fi◓₉ 45 ה 2015
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11 ⁸  

37. ủ ₈

⌐⅔↑╢ ─ ╩ ⇔√ TiO2-ZrO2 ┼─ ─ ₉

ה 56 כ♫Ⱶ☿ꜝ꜡כ○ 2016 7 ⁸  

38. ủ ₈ ─▪♇ⱪ

╢↑⅔⌐◓fi▫♦כ꜠◓ TiO2-ZrO2 ┼─ ─ ₉ 118  2016

9 ⁸  

39. ủ ₈ ⌐⅔

↑╢ TiO2-ZrO2 ╩ ™√ ₉ 2017

2017 1 ⁸  

 

 

40.   ╟╡₈ ₉╩  

ה    .41 ⌐⅔™≡⁸

╟╡₈ ₉╩  

42.   ╟╡₈ ₉╩  

43.   The 27th International Symposium on Chemical Engineering ⌐⅔

™≡⁸The Society of Chemical Engineers ╟╡₈Oral Presentation Award₉╩  

 



 


