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水素輸送システムのエクセルギー効率及び評価方法に関する研究 

Study on Exergy Efficiency of Hydrogen Transportation System and Evaluation Method 

【Abstract】 

A method to evaluate the efficiency of hydrogen transportation systems is proposed in 

this study. Three of major types of long-distance hydrogen carriers, organic chemical hydride, 

ammonia and liquid hydrogen, are evaluated with the exergy efficiency as a criterion. In 

addition, exergy loss resulting from gas compression for road haulage is examined. Efficiency 

is expressed in terms of ratio of net reserved exergy in the carrier to chemical exergy of 

hydrogen. As a general observation, the examined carriers would lose exergy, by around 40% 

to 50% during modification processes (hydrogenation, dehydrogenation and liquefaction) and 

lose 2.5% to 10% during long distance transportation. With the exergy consumption accruing 

from compression for local delivery and filling included, which comprise another 17% of losses, 

depending on the types, around or more than half of the chemical exergy are found to be lost 

in the whole transportation system, based on the current technologies. It is required to 

recover unused exergy generated in the system, in order for hydrogen to be an efficient 

medium of energy carrier, which would improve efficiency by 10% to more than 30%. 

The second major objective of this study was to determine theoretical efficiency of 

liquefied hydrogen as carrier. Analysis of the exergy efficiency of hydrogen carriers by type 

requires setting of physical conditions such as pressure and temperature of the 

hydrogenation and dehydrogenation reactions. In determining theoretical efficiency of 

liquefied hydrogen as carrier, the model employed possesses a suitable parameter to work 

out the optimal conditions for the whole of a system after each of the refrigeration stages has 

been optimized. The model in this study consists of three cycles of refrigeration and a final 

cooling stage. Each refrigeration cycle is principally a reverse Brayton cycle comprising 

compressors, expanders and a heat exchanger. Trial-and-error adjustments were made to find 

the cycles that provide the maximum cooling heat to the next stage. The branch flow rate e, 

which indicates the volumetric ratio of hydrogen to be sent to the expander in the hydrogen 

liquefaction cycle, was found to be a suitable parameter to seek the optimal conditions of the 

system. Only hydrogen, helium, and neon as a pure fluid can serve as a refrigerant for cooling 

in the hydrogen liquefaction stage, and these three refrigerants were compared in terms of 

the changes in pre-cooling heat requirements and exergy loss with change in the flow rate e. 

The comparison brought three major findings. (i) A trade-off between pre-cooling heat 

requirements and exergy loss exists, and this suggests that the flow rate e is an indicator of 

optimal conditions. (ii) The efficiencies of hydrogen and helium as a refrigerant are very 

similar and better than that of neon throughout the range of the flow rate e. (iii) In a certain 

range of the flow rate e, the difference between hydrogen or helium and neon becomes small. 

This suggests the possibility of employing neon or nelium (mixed refrigerant composed of 

neon and helium), which have higher density than hydrogen or helium and are considered to 

be more efficient to rotate turbines. 
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 エネルギーキャリアとしての水素の位置づけ  

The role of hydrogen as energy carrier 

 

世界各国で水素が主要なエネルギー源の一つとして導入されつつある。我が国でも水素

供給インフラの開発が、内閣府が創設した戦略的イノベーション推進プログラム（「SIP」）

第1期のエネルギーキャリア研究開発計画に基づく支援の下に進められた(内閣府, 2017)。

その中で水素の長距離輸送・大規模貯蔵の形態として、有機ハイドライド、アンモニア及び

液体水素が開発を推進すべき主要な水素キャリアと位置付けられている。 

有機ハイドライド  (methylcyclohexane, 2-aminoethanol, n-ethylcarbazole 等の

carbazoleなど)を水素キャリアとして用いる方法の研究では、水素化、脱水素化反応の機構

解明と反応触媒の効果の研究が中心に行われている(Okada et al., 2017, Hu et al., 2015, 

Choi et al., 2016, and Yasuda, 2014) 。それはこれらの反応条件、とりわけ吸熱反応の場合

は熱供給必要量の大きさがエネルギー効率を大きく左右するからである。 

アンモニアは、窒素と水素を原料とする合成および分解反応を用いる水素の輸送手段と

しての利用研究が進められている（Kojima and Ichikawa, 2011）ほか、アンモニア燃焼と

水素を再分離するための改質を同時に行う方法の研究例もある（Wang et al., 2013）。現在、

アンモニアは天然ガス等の化石燃料と大気中の窒素を原料としてハーバー・ボッシュ法に

より合成され、2012 年における全世界の生産量は約 1.6 億トン、日本の生産量は 99 万ト

ン、全世界の用途の約 84％は化学肥料原料である（平井ほか, 2015）。日本の生産能力のピ

ークは 456 万トン/年であったが、2015 年には 91 万トン/年まで低下した。アンモニアの

生産コストは原料費に依存し、価格の変動は大きい（ibid.）。大気からの窒素固定量は化学

肥料が広く使用されるようになった前後の 1860-1990 年の間に２倍近くになったと推定さ

れるが、過剰な施肥により農地から環境へ流出する窒素は地下水の汚染、河川・湖沼の富栄

養化、亜酸化窒素の発生による地球温暖化といった環境問題の原因となっている（新藤, 

2010）。そこで作物生産量を維持しながら窒素肥料の使用を削減する方法が検討されている

（Good and Beatty, 2011）。アンモニアを水素キャリアとして利用するならば、主に窒素肥

料原料としてのアンモニア流通経路を基盤とすることになると考えられる。しかし、上述の

状況からアンモニア生産に競争力がない日本にとってはアンモニア利用設備を有利に整備

することは容易ではなく、環境問題対策上の制約もある。 

液体水素は、水素脱着に要する化学反応プロセスがなく、高体積・質量密度のキャリアと

なりえる。現在実用化されている液化技術であるリンデ法あるいはクロウド法は、気体水素

の圧縮・膨張、熱交換、パラ変換等から成り、エクセルギー損失が大きいとされているが、

大規模プラントでの実績がないことから実証的な評価は未だになされていない。また輸送・

貯蔵工程でのボイルオフによる損失も無視できない。 
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第 2章のエクセルギー解析は、3種の代表的水素キャリアを対象に共通的指標を提示して

エクセルギー効率の試算を行い、効率改善の参考に供することとする。水素のエネルギーキ

ャリアとしての効率を示すために、水素長距離輸送の代表的キャリア３種（有機ケミカルハ

イドライド、アンモニア及び液体水素）にその評価方法を適用し、試算する。さらに日本国

内で配送する段階での形態である圧縮水素のエクセルギー損失についても考察する。 

第３章では気体水素の圧縮・膨張による液化システムのエクセルギー効率を評価するた

めのモデルを構築する。効率評価用モデルは、ブレイトンサイクルの一種であるリンデサイ

クルに膨張タービンを加えたクロウドサイクルを最終的な液化の工程とするものとする。

液化サイクルのみで構築するのがリンデサイクルおよびクロウドサイクルであるが、多段

冷凍サイクルがより効率的であると考え、次段にヘリウム、水素、またはネオンを冷媒とす

るサイクルを、3 段目に窒素を冷媒とするサイクルを、最終段には LNGを冷媒とするサイ

クルを置く。予冷段に用いることのできる冷媒は物性（臨界温度及び沸点）により種類が限

られているが、その種別にもついても比較した。2段目サイクルに用いる冷媒としてヘリウ

ムと水素に加えネオンを選択肢としたのは、比重の大きい冷媒は膨張タービンの回転に有

利であるとしてネオン及びネリウム（ネオンとヘリウムの混合物）が注目されているからで

ある。次いで最適化するために操作可能なパラメーターを探索する。 

国家研究開発プロジェクトである未来社会創造事業の 2018 年度に始まる新たな大規模

プロジェクト型テーマの一つである「未来社会に必要な革新的水素液化技術」として「磁気

冷凍技術による革新的水素液化システムの開発」が採択されたが、磁気冷凍による液化も冷

凍サイクルを用いるという点では既存の圧縮・膨張法と共通しており、理想的な逆カルノー

サイクルに近づけることが効率向上の原則である。その意味で本研究は将来開発される可

能性のある液化技術に対してもベンチマークを提供するものとなる。 

 

本節ではエクセルギーを指標とする評価方法に関する先行研究および本研究で行った分

析評価方法について述べる。石田らは仕事と熱の返還に伴うエクセルギー損出量の算出方

法を開発し (Ishida and Jin, 1996)、EUD（Energy-Utilization Diagram）法と呼ばれるエ

ネルギー変換及びエクセルギー損失を図式化して解析する方法で、反応（合成・燃焼等）系、

熱交換系、動力系及び廃棄系に分けてシステム内のエネルギー変換を表示した。また、

Taprap らは n-ヘキサンと n-オクタンの蒸留を事例として EUD 法を相変化や分離・混合

に伴うエクセルギー損失の解析に適用した(Taprap and Ishida, 1996)。ここでエクセルギ

ー損失は、同一相内での冷却・加熱、相変化（蒸発・凝縮）、混合のプロセスの変化前後の

状態量（エンタルピー及びエントロピー）から算出した。 Jalalzadeh-Azar らは、天然ガ

ス水蒸気改質、エタノール水蒸気改質および電気分解による水素製造・精製・圧縮システム

のエネルギー効率およびエクセルギー効率を算出した(Jalalzadeh-Azar, 2008)。改質工程で

のエクセルギー損失の大部分は水蒸気改質器に原料の一部を燃焼して供給する熱とシフト
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反応器からの廃熱によって決まり、コンプレッサー用電力と副産物である CO2 の熱エクセ

ルギーはほとんど影響しないこと、またエネルギー効率とエクセルギー効率の差は小さい

こと等の結論を得た。この研究は、反応温度を下げることがエクセルギー損失減少に貢献す

るが水素製造効率の低下を招くというトレードオフ関係があること、および反応に必要な

冷却について、冷却温度が環境温度に近づけばエクセルギー損失は小さくなり、一致すれば

損失がなくなることを指摘した。Thengane らは、式 1.2及び 1.3 に示すようにエクセルギ

ー損失の削減方策の検討にあたり、エクセルギー損失量はシステム全体で発生するエント

ロピーに標準温度を乗じたものであり、システム内部とシステム外環境の熱と仕事の収支

合計に原料・生成物質の内在エクセルギーの変化量を加えたものに等しいとした(Thengane 

et al., 2016)。そのうえでこの考え方を適用したケーススタディとしてメタン水蒸気改質法

による水素製造システムを考察し、熱エネルギー回収よりも化学エネルギーの節約（原材

料・燃料使用量の削減及び工程での回収）が効率的であると結論付けた。 

𝑇0𝑆gen = 𝑊rev −  𝑊 ≧ 0      (1.1) 

𝑊rev = (𝜀supply − 𝜀generate) + 𝑄in (1 −
𝑇0

𝑇in
) − 𝑄r (1 −

𝑇0

𝑇r
)  (1.2) 

𝑊rev ∶ Theoretically maximum work in a reversible system;   𝑊: Work practically transferrable;    

𝑇0: Reference temperature;  𝑆gen: Entropy generation;  𝑄in: Heat reservoir at temperature 𝑇in;  

𝑇in ∶ Heat reservoir temperature;    𝑄r: Heat recovered, 𝑇r: Recovery temperature; 

𝜀supply, 𝜀generate: Exergy input to the system and output from the system, 𝑊: Work transfer  

第 2 章のエクセルギー解析の手法は概念的には上記の文献と同様で、エクセルギー損失

はエントロピー発生によるものであることに着目した。量的評価はシステムに出入りする

エクセルギー及びエンタルピーの収支により行った。サブシステムごとに境界に出入りす

るエクセルギー、熱および仕事を計算し、理論的なエクセルギー変化と反応条件等により実

際には回収可能な熱および仕事の量を求めた。すなわち 1.3式に表されるように、状態量で

あるエクセルギー増減をもたらす熱の回収不可能な部分(𝜀(thermal)loss)および仕事の回収

不可能な部分（𝜀(work)loss）の合計量がシステムとしての理論的なエクセルギー損失（𝜀loss）

とした。 

𝜀loss = 𝜀(thermal)loss + 𝜀(work)loss    (1.3) 

 第 2 章のモデルでは、反応を進行するために必要な熱・仕事の需要量は、システム内およ

びシステム外からの供給で満たすことを前提とした。システム内で発生する熱及び仕事は

温度、圧力等の条件が需要に適合すれば利用可能であるが、条件を満たさなければ利用でき

ず、外部からの供給が必要である。また、回収されるエネルギーの温度・圧力が高ければエ

ントロピー発生量が大きくなりエクセルギー効率は低下する。逆に効率は保存または回収

可能な熱及び仕事が大きければ効率は向上する。 

水素の製造工程の効率に関しては、Rosen はメタンの水蒸気改質、石炭ガス化、水の電気
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分解、水の熱化学分解およびそれらの方法のうち２つの組み合わせ３通りについてエネル

ギー効率およびエクセルギー効率を比較している(Rosen, 1996)。エクセルギー損失は、最

新技術の実工程の温度・圧力条件を前提として、システムに出入りする媒体の状態量から算

出されたエクセルギー値の差から求めている。また、Berstad らは、水素液化プロセスに前

置する加圧がエクセルギー効率に与える影響を３種の液化プロセスについて検討した

(Berstad et al., 2009)  。 

 

第３章では気体水素の圧縮・膨張による液化システムのエクセルギー効率を評価するた

めのモデルを示し、予冷段に用いる冷媒ごとにエクセルギー効率を評価する。水素の液化温

度（1atm下で約 20K）に至る極低温域の圧縮・膨張仕事の効率の向上や評価に関する先行

研究は上記 Bersted ら（2009）が唯一の例である。実用的な技術としての天然ガス液化装

置も膨張タービンを用いた断熱膨張によって流体の温度低下と仕事の取り出しを図るプロ

セスを含むものであり、その温度領域（1atm 下で約 111K）までの冷凍に関してはいくつ

かの研究例がある。Aspelund らはコールドストリーム（冷媒）を熱交換の前に加圧するこ

とによって、効率が向上することを見出した(Aspelund et al., 2007)。気体の液化サイクル

を一般化した T-s線図および P-h線図で示すと Figure 1 のようになる。予備的加圧（図中

1→2）を行うサイクルでは、冷却プロセス（図中 2→3）が臨界点を高温、高圧側から越え、

膨張（図中 3→4）により液化された低温液体を冷媒として用いることにより潜熱を利用し

た熱交換量を大きくすることできるので外部から供給する冷熱を削減または不要とするこ

とが可能となる。T-s 線図の 4から右に伸びる水平線および P-h線図の 4から右に伸びる水

平線の飽和線の内側（図中 4→ｍ）が蒸発潜熱を冷熱供給源として利用できる領域に相当す

る。 

熱交換ネットワークに関しては、長年最適化研究が進められてきた。Linhoff らは、シス

テム内の発熱プロセスと吸熱プロセスまたは高温流体と低温流体の間で行う熱交換の組合

せによって熱回収の最大化を図った(Linnhoff and Flower, 1978)。その中で高温と低温の最
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接近温度（ピンチ温度）が熱回収量の上限を定めることを見出した。Onishi らは、ピンチ

解析をベースに、HEN（熱交換ネットワーク）とWEN（圧力エクセルギーの回収ネットワ

ーク）を同時に配置したシステムのコスト最適化を図るためのモデルを構築した(Onishi et 

al.,  2014)。そこでは、システム内熱授受を最適化（熱交換器総面積の最小化および外部か

ら供給する熱エネルギーの最小化）するとともに、同軸にする膨張タービンとコンプレッサ

ーの組み合わせを最適化することにより外部から供給する仕事を最小化した。 

 水素液化プロセスにも膨張タービンを用いるが、本研究では膨張仕事は全量圧縮仕事に

変換できるとの前提で理論的効率を計算した。Fuら(Fu and Gundersen, 2015a)は、低温

プロセスにおける作動流体の圧縮を行うべき温度に関して、エクセルギー消費最小化をも

たらす４つの経験的法則を提唱した。熱交換における低温側流体と高温側流体の温度差が

最も小さくなる点の温度（ピンチ温度）、コンプレッサーの出口温度及び環境温度の高低差

によって圧縮開始の最適温度（コンプレッサーの入口温度）を設定するとエクセルギー損失

を最小化できることを経験的に見出した。同様に低温プロセスにおける作動流体の膨張を

開始する最適温度も見出した Fu and Gundersen, 2015b)。また、Marmolejo-Correa らは、

Exergetic Temperatures を概略次の方法で導いた(Marmolejo-Correa and Gundersen, 

2013)。まずエクセルギー（標準状態とのエクセルギー差）を温度エクセルギーと圧力エク

セルギーに分解する。熱容量が温度変化範囲にわたって一定と仮定すると、温度エクセルギ

ーは、熱容量に温度のみの関数を乗じたものと表現され、理想気体を仮定すると、圧力エク

セルギーは、熱容量に圧力のみの関数を乗じたものと表現される。これらの「温度のみの線

形関数」及び「圧力のみの線形関数」をそれぞれの Exergetic Temperature とする。このよ

うにエクセルギーが「エクセルギー温度」の関数として表現されるのだが、同様にエクセル

ギー変化量もエクセルギー温度変化量の関数として表すことができる。これを天然ガス液

化のための逆ブレイトンサイクルに適用した。 

対して本研究第 3章では、冷凍サイクルの各プロセス（等エントロピー断熱圧縮、等圧冷

却、等エンタルピー膨張、および等圧加熱）の開始および終了点の状態量を変化させながら

シミュレーションを行い、状態量は NIST REFPROP ver.9.1（以下”REFPROP”）によって

計算可能な限界まで求め、エクセルギーおよびエンタルピーを計算した。その結果を比較す

ることによって最適な温度及び圧力の条件が定まる。その際の制約は、熱交換量がバランス

すること、およびピンチ温度幅の下限である。その条件下でサブシステムすなわち各サイク

ルに対して算出された外部からの供給冷熱及び供給仕事を評価指標とした。 

なお、上記 REFPROP に収載されている水素（ノルマル水素及びパラ水素）の状態方程

式は、Leachman らが開発したもので、実験に基づく熱物理特性値を対応状態量子理論

(quantum law of corresponding states) によって補完している(Leachman et al., 2009)。

第 3章で検討した各物質の状態量はすべてNIST REFPROP ver.9.1（以下 REFPROP）に

より計算したものである。 



学位論文原稿 名久井 恒司 February 15, 2019 

6 

 

 

 クリーンエネルギーである水素を導入・普及するために製造、輸送および貯蔵といった供

給の各段階で実用化開発が進められ、エネルギー効率改善への取り組みもなされている。し

かし各段階で用いられる技術的基盤は共通化されているとは言えず、前節で引用した様々

な先行研究がそれぞれの方法を提案している。そうした状況に鑑み、多様な方法のいずれに

も適用可能な評価方法を、エクセルギーを指標として提示することを研究の目的とした。

1.2 節で述べたように、状態量であるエクセルギーの変化及び水素媒体またはその原料に出

入りする熱および仕事を計算することによりシステム全体のエクセルギー損失量を求める

ことができる。プロセス各箇所の反応条件および出入りする物質の温度、圧力および仕事が

特定できれば状態量を計算できるので第 2 章においてはエクセルギー損失とエクセルギー

効率の算出を行う。その方法を代表的な水素キャリアである有機ハイドライド、アンモニア

および液体水素に適用・試算し、構築した方法の有用性を確認する。 

水素の液化に関してはクロウドサイクルという確立された方法があるが、近年において

液体圧縮、混合冷媒や磁気冷凍といった新たな技術の研究も行われている。1.1節で述べた

ように国家プロジェクトで磁気冷凍による水素液化研究開発が始まることになったが、そ

の実用化は 1.3節で述べた気体冷凍における基本的なプロセスである熱交換と圧力操作（圧

縮・膨張）についてのネットワークとしての効率改善に対する比較優位を持つか否かで決ま

ることになろう。このように液化に関しても多様な技術があるので、それらのいずれにも適

用できる評価方法があれば統一的基準で効率を比較することが可能となる。第 3 章におい

ては気体冷凍・液化システムをモデルにその評価方法の導出を試みた。極低温の冷凍におい

ては、冷凍サイクルで蒸発・凝縮を効果的に利用できる範囲が限定的であること、冷媒の種

類が限られていること等の制約が厳しく最適化を図るための一般的な条件を求めることは

容易でない。そこで効率に影響するパラメータとして連続的に変化させることが可能な変

数を見出すことも研究課題とした。 
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 各種水素キャリアを使った大規模水素輸送システムのエクセルギー解析 

Exergy analysis of several types of large-scale hydrogen 

transportation systems by type of carrier 

【要旨】 

 本章では国家プロジェクト等で開発中の水素エネルギーシステムに用いられる水素キャ

リアをエクセルギーにより評価する方法を提示した。水素のエネルギーキャリアとしての

効率を示すために、水素長距離輸送の代表的キャリア３種（有機ケミカルハイドライド、ア

ンモニア及び液体水素）にその評価方法を適用し、試算した。さらに日本国内で配送する段

階での形態である圧縮水素のエクセルギー損失についても考察した。これらを基にキャリ

アごとに、プロセスでのエクセルギー損失を水素の燃料としての化学エクセルギーに対す

る比で表し、類型毎に評価した。いずれの形態でも現状技術では変換及び長距離輸送の過程

で水素の化学エクセルギーの約 40%から 50%に相当するエクセルギーが失われる。さらに

配送・充填の段階での損失が約 17%あるので、現状の技術ではシステム全体で約半分以上

のエクセルギーが失われることが判明した。プロセスから放出される未利用のエクセルギ

ーを回収・利用により 10%から 30%超の効率改善の可能性があり、今後水素を主要なエネ

ルギーキャリアとするためにはその方法を実現する技術の開発が必要である。 

 水素が主要なエネルギー源の一つとしてとして導入されつつある。我が国でも水素供給

インフラの開発が、2014年に内閣府が創設した戦略的イノベーション推進プログラム（SIP）

第１期のエネルギーキャリア研究開発計画に基づく支援の下に進められてきた。水素を単

に脱炭素依存からの脱却のために用いるということではなく、エクセルギー有効利用とい

う観点からも水素利用拡大の必要性及びエクセルギー損失低減策が提案されてきた

(Okazaki, 2004 and 2007, Tsutsumi,2006)。 

 水素は化石燃料、自然エネルギーなどを変換して製造される２次エネルギーであり、燃料

としては形態を変えつつ輸送・貯蔵され、消費に至る。そのため、変換に伴うエネルギー効

率が水素エネルギー利用システム全体の効率に影響する。種々の形態・状態からなるシステ

ムを一貫して評価するには段階ごとに発生するエクセルギー損失を算出することが重要で

ある。水素のエネルギーを化学エクセルギーで評価するならば、水素分子１モル当たり約

237kJ で、代表的化石燃料であるメタンの１モル当たり約 869kJと比べると小さいものの、

質量密度では約 117MJ/kg とメタンの約２倍であり、エネルギーキャリアとしても有望で

ある(HESS, 2014)。 

 水素の輸送・貯蔵段階では体積密度を高くするために、安定した化合物、液体水素または

高圧に圧縮した状態に変換される。それらの工程で、エクセルギーが消費され、一部はキャ
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リア物質に蓄積される。エネルギーの回収・利用の効率は物質の温度・圧力等の条件に依存

するが、水素利用システムの中でのそれら条件を見ると、複数回にわたってエクセルギーレ

ベルの低い状態に変換されることが分かる。環境との温度差、圧力差がなくなるとエネルギ

ーの回収・利用は困難になる。したがって水素利用システムの効率を評価するには物質の状

態を温度・圧力等に基づいて計算されるエクセルギーで評価し、どの段階で回収・利用を図

るべきかの指標を得るべきである。 

 水素製造段階では、加熱、熱交換等のプロセスでエクセルギー損失が発生する。先行研究

では天然ガス、バイオマスまたは石炭由来のメタン、エタノール等の有機化合物を改質する

方法、水を電気分解または熱化学的分解する方法を用いたプロセスのエクセルギー効率を

算出した例がある（Jalalzadeh-Azar, 2008, Rosen, M. A., 1996, Christopher, 2012, 

Tsutsumi, 2013）。水素液化では圧縮、膨張、予冷等のプロセスでエクセルギー損失が発生

するが、液化前段階での圧縮がシステムのエクセルギー効率に与える影響の検討（Berstad, 

Walnum and Nekså, 2009）の例、液体水素輸送貯蔵システムの効率向上方策システム損失

低減方法の検討（Kamiya, 2007）の例がある。長距離輸送キャリアとしては液体水素の他

に有機ケミカルハイドライドやアンモニアが提案され、それらのプロセスの熱、動力の消費

量やコストの算出、または安全性を評価した研究例（Okada, 2010, Okada et al., 2013, Ito, 

2013, Kojima, 2014, Tanaka, Yamamoto and Itaya, 2016）があり、水素のエネルギー源と

しての実用化の可能性を示した。 

 しかしながら輸送・貯蔵システムの効率改善の可能性を示すエクセルギーを評価した例

はない。直観的には、反応条件が高温・高圧であれば外部から与えるエクセルギーは大きく

なり、生成物の内部エネルギーが小さければ反応の過程で放出されるエクセルギーは大き

くなり回収利用する可能性が予想できる。そこで本研究では代表的な反応条件を仮定して

開発中の水素輸送形態（水素キャリア）をエクセルギーにより具体的に評価し、効率を改善

する可能性について考察した。 

 理論 

 

 本研究では水素キャリアの役割を「水素の化学エクセルギーを無駄なく運ぶこと」と位置

付ける。その上で「水素の化学エクセルギー」から「システムを通じての第一、第二または

第三のエクセルギー損失（後述で定義）」を差し引いた値を正味のエクセルギーと考え、そ

の比を効率と定義する。本研究ではシステムとは、水素化、長距離輸送を経て脱水素化に至

る一連のプロセスを指すこととし、その境界を流体物質（キャリアおよびその原料）と容器

の間に定める。したがって物質自体のエクセルギー及び反応の場に出入するエクセルギー

を評価対象とし、圧縮機、熱交換器、輸送管等で発生する機械損及び容器の壁から環境に散

逸する熱に由来するエクセルギー損失は評価対象としない。 
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キャリアは、水素分子を含水素化合物に変換したものと、水素分子を液化または圧縮した

ものに大別される。それぞれの形態に応じたエクセルギー損失の算出方法と評価方法を以

下に定める。 

 

 水素キャリアとして有機ハイドライド及びアンモニアを用いるシステムのエクセルギー

効率を評価するため、水素化プロセスの集合及び脱水素化それぞれの一連のプロセスを「サ

ブシステム」と呼ぶ。Figure 2.1は、サブシステムの中でのエクセルギー変化とバランスを

図示したものである。図中濃灰色長方形の高さは、物質のエクセルギー（水素１mol あたり

の状態量）の相対的レベルを表し、左端は反応前の物質の、中央は長距離輸送されるキャリ

アの、右端は水素化または脱水素化後の物質のエクセルギーの相対的レベルである。水平線

は原料または生成物のどちらか低い方のエクセルギーレベルを基準とした線であり、絶対

的な意味はない。矢印の高さは、上向きの場合対象物質に加えられる熱または仕事によって

増加するエクセルギー変化量を表す。下向き矢印の大きさは熱または仕事の放出によるエ
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Supplied
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Figure 2.1 Concept of Exergy Changes and Balance 
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クセルギー変化量を表す。矢印中の淡灰色部分は、反応熱、蒸発熱、膨張仕事等のエネルギ

ーの出入りで、手段によっては回収利用可能なエクセルギー量である。 

【経路】 

サブシステム内の反応プロセスを一定の条件の下に起こすために加えるべきエクセルギ

ーを集計したものをそのサブシステムのεsupplyとする。εsupplyは原料の加熱、加圧、吸熱

反応の反応熱および分離仕事のうち、該当するものからなる。そのサブシステムから放出す

るエクセルギーを集計したものをεgenerateとする。εgenerateは生成物の熱及び圧力並びに発

熱反応の反応熱のうち、該当するものからなる。これらのエクセルギー増減を経る経路を

original path と呼ぶこととする。εgenerate の全部または一部はεsupply（反応に必要な供給

エネルギー）として活用が可能（recyclable）である。最大限活用した場合のエクセルギー

変化の経路を recycle path と呼ぶこととする。これらの経路を経て物質のエクセルギーは

初期状態量εinitialから終期状態量εfinialに変化する。 

【収支】 

上記の経路を経て反応後の物質のエクセルギーはεfinialに達するが、上記の熱及び仕事の

出入りだけでは過不足分があり、その差をεbalanceとする。εbalanceは単独で起こる反応によ

るエクセルギー増減量ではなく、エクセルギー供給（εsupply）又はエクセルギー放出（ε

generate）のプロセスで同時に発生するものである。計算上はサブシステムの始状態から反応

を経て終状態に至るエクセルギー変化の収支バランスをとる項目であるが、その大きさは

反応の温度及び圧力条件によって決まる値であり、反応の収率及び反応速度によって制約

される。本研究における計算では、一般的に操業条件として採用されている温度、圧力を用

いており、εbalanceはそれによって決められる値をとる。εbalanceの熱力学的意味合いについ

ては考察の章で論じる。 

【パターン】 

サブシステム内での物質変換の全経路は、状態量であるεinitial及びεfinialεsupply、並びに

変化量であるεgenerate及びεbalanceの大小関係に応じて 3 つのパターンがあり得る（Figure 

2.1 参照）。 

第一のパターン（Reaction 1）では、εgenerateを再利用した後の経路（Recycle path）は、

εinitialとεfinialの範囲内にあり、エクセルギーの増減分は生成物内部に蓄えられるので損失

とはならない。 

第二のパターン（Reaction 2）では、εgenerateの一部はεsupply相当分として回収され、超

過分は終状態εfinialに達するために必要なεfinialの一部を相殺する可能性があるので、利用

可能な方法をとることができれば損失とはならない。 

第三のパターン（Reaction 3）では、εsupplyがεgenerateを上回る超過分（Unrecoverable）

は、回収することはできず損失となる。 

【評価法】 
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【具体例への応用と効率の試算】 

 上記の定義に従って、有機ハイドライド及びアンモニアをキャリアとするシステムのエ

クセルギー評価を行う。 

 水素の化学エクセルギーからシステム（水素化-長距離輸送-脱水素化）を通じての第一ま

たは第二のエクセルギー損失を差し引いた値を正味エクセルギーと考え、その比を効率と

定義する。すなわち、 

第一のエクセルギー効率：η1 = 1 - 第一のエクセルギー損失/水素の化学エクセルギー 

第二のエクセルギー効率：η2 = 1 - 第二のエクセルギー損失/水素の化学エクセルギー 

第三のエクセルギー効率：η3 = 1 - 第三のエクセルギー損失/水素の化学エクセルギー 

と定義する。換言すると、貨物の価値に対して輸送費用としてどれだけの価値が消費され、

正味どれだけの価値が伝えられるかを評価するものである。ここで、水素の化学エクセルギ

ーは、水（液体）の生成自由エネルギー237kJ/molに等しい。実現される最大効率は、理論

的に利用可能エクセルギーのうち、どれだけ回収・利用できるかで決まるので、 

η1 ≦実現可能な最大効率 ≦ η3    (2.1) 

となる。なお、第三のエクセルギー損失は水素液化には該当しないので、第三のエクセルギ

ー効率は液体水素の効率評価には用いない。水素液化の場合、」(1)式の η3は η2に置き換え

る。 

 前述のように本研究では水素キャリア及びその原料に出入するエクセルギーのみを評価

するので、容器や反応器での機械損及びそれらを介して環境に散逸するエクセルギーの分

だけ実際の効率は低くなる。 
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 水素液化製造の場合は、理想的な液化仕事の式WLiq  = Hi – Hf – T0(Sf – Si)（i:始状態, f:

終状態）に、状態方程式から得られる値を代入して得られる最小液化仕事にノルマル水素か

らパラ水素に変換する際の発熱量を加えたものをエクセルギー損失とした。輸送・貯蔵工程

で考慮すべき物質の増減は、液体水素の場合のボイルオフであるが、本稿では現在達成され

ている最高水準である 0.2mass%/day を前提とした（Kamiya, 2016）。最小液化仕事、パラ

水素への変換、ボイルオフ損失に長距離輸送に要する燃料に対応するエクセルギー消費を

加えたものを「水素液化の第一のエクセルギー損失」とし、「液体水素の第一のエクセルギ

ー効率」計算に用いた。なお、最小液化仕事の３倍と言われる現在最良の技術での液化仕事

を参照値とした（HESS, 2014）。 

 また、上記「水素液化の第一のエクセルギー損失」から液体水素の冷熱エクセルギーを利

用可能と仮定し、冷熱エクセルギー全量を差し引いた量を「第二のエクセルギー損失」とし、

前節のエクセルギー効率と同じ定義で評価する。  

Table 2.1 Exergy Loss, Recoverable Exergy and Exergy Efficiency in Transformation 

Processes 

  Transformation processes of hydrogen carriers 

  

Chemical 

（synthesis, 

decomposition） 

Physical 

（compression, 

liquifaction） 

Heat and Work Input (in exergy terms)  

Heating to raise Temp. of Raw 

Materials 
[1]   

Work to pressurize raw Materials [2]   

Heating for Endothermic Reaction [3]   

Compression - [4] 

Separation of Product Gas   [5] 

Liquefaction - [6] 

Balance (to achieve final state) [b]* [b]* 

Boil-off - [9] 

Σexergy loss（loss of 1st kind） εloss(1) = [1]+[2]+[3]+[b] εloss(1) = [4]+[6]+[b]+[9] 

Exergy Efficiencyη1  1-εloss(1)/εhydrogen 1-εloss(1)/εhydrogen 

Heat and Work Generated (in exergy 

terms)  
[10]+[11] [12]+[13] 

Heat from Exothermic Reaction [10]   

Heat of Products [11]   

Pressure-based Exergy of products   [12] 

Cold Energy of Liquid Hydrogen   [13] 

Net Exergy Change（loss of 2nd kind） 
εloss(2) = [1]+[2]+[3]+[7] - 

([10]+[11]) 

εloss(2)' = [4]+[6]+[8]+[9] - 

([12]+[13]) 

Exergy Efficiencyη2 1-(εloss(2) )/εhydrogen 1-(εloss(2)' )/εhydrogen 

Unrecoverable exergy within generated 

exergy in the process (loss of 3rd kind) 
[u]* [u]* 

Exergy Efficiencyη3   1-[u]/εhydrogen 1-[u]/εhydrogen 

Fuel consumption of tanker  [7] [8] 

* [b],[u] : Balance and Unrecoverable exergy respectively, as described in 2.1.2.1 
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 Table 2.1にキャリア物質変換過程に係るエクセルギー損失、回収・利用可能なエクセル

ギーおよびエクセルギー効率計算に用いる各項目を示した。 

 

 

 長距離輸送の過程で水素キャリアには化学的変化はないと仮定した。船舶輸送の際に消

費する燃料の熱量（化学エクセルギー）をエクセルギー損失とした。 

 

 各種キャリアを用いて長距離輸送した後に、代表的水素需要機器である燃料電池自動車

のタンクに水素を充填するまでの一連のプロセスでのエクセルギー増減量を評価する。水

素充填ステーションに配送するため、水素は高圧容器内に貯蔵され、輸送される。段階で加 

圧される圧縮段階での所要エクセルギーをエクセルギー損失とした。 

 水素キャリア種別の計算 

 

 比較具体例は、水素の代表的長距離輸送 3 形態（有機ケミカルハイドライド、アンモニ

ア及び液体水素）である。Figure 2.2に化学反応を伴う前二者の Kasai and 

Akiyama(2006)の方法によるプロセスシステム図を示す。図の外枠はシステム全体の境界

で、左から原料となる水素とトルエンまたは窒素）が標準状態で水素化サブシステムに入

Figure 2.2 Process-system diagram of a hydrogen transportation system using chemical 
hydride as carrier (unit: kJ/molH2) 
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る。そこでキャリア化合物に変換され、タンカーによる長距離輸送を経て、脱水素化サブ

システムで標準状態の水素と他の原料に分離され、右からシステムの外に出る。円は、熱

源、仕事源、熱溜または仕事溜を表す。楕円は反応の場またはタンカー輸送を示す。楕円

に向かう、または楕円から出る白抜き矢印は熱または仕事の出入りを示す。Uターンする

矢印は反応発熱および生成物の熱が原料の予熱および反応吸熱として回収利用可能な場合

の還流を表す。 

 ３番目の形態である液体水素の製造法は一般的なクロウドサイクルを前提とする。理論

的最小液化仕事は T-s線図上の逆カルノーサイクルから求めた。 

 これらキャリアの合成、輸送及び分離に要する理論的エクセルギー投入量を計算し、合

計量を第一のエクセルギー損失量とした。対象プロセスから回収可能な全エクセルギーを

差し引いた量を第二のエクセルギー損失量とした。エクセルギー効率は、これら損失量と

水素の化学エクセルギーから算出した。 

 

Table 2.2 Exergy Changes and the Formulae to calculate the values in the Chemical 

Hydride Hydrogenation Sub-system 

  

  
initial state final state 

Exergy Change 

formula Δε/molH2 

Heating of TOLliq  25℃ 110.6℃ ∫Cp(1-T0 /T )dT  0.6  

TOL Vaporization@110.6℃ liquid gas ΔH(1-T0 /T ) 2.5  

Heating of TOLgas 110.6℃ 200℃ Cp(1-T0 /T )dT  1.4  

Heating of H2gas  25℃ 200℃ ∫Cp(1-T0 /T )dT  1.1  

Feed gas Compression      nRTln(Pr /P0 ) 12.0  

Heat & Work Input     sum 17.6  

Reaction Heat (exothermic 

energy) 
    Qr(1-T0 /T) -26.2  

Cooling & Expansion of MCHliq 
  200℃ 

1MPa 

  25℃ 

0.1MPa 
∫Cp(1-T0 /T )dT  -3.1  

Heat & Work Generated     sum -29.2  

Figure 2.3 Exergy Changes in the Chemical Hydride Hydrogenation and Dehydrogenation Sub-
system 
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 有機ケミカルハイドライドはトルエンに水素を添加、脱水素する方法を選択した。

Terada et al. (2011) を参考に、トルエン (TOL) に水素を添加して、輸送形態であるメチ

ルシクロヘキサン (MCH) を合成する反応条件を 200℃、1MPaと、MCHを脱水素し、

水素を得る反応条件を 300℃、0.1MPaと仮定した。 

 

C7H8(TOLliq) + 3H2gas  → C7H14(MCHgas)  (ΔH =-212.3kJ at 200℃)   (2.2) 

  上述の反応条件を実現するために、標準状態の原料を反応条件まで加熱、加圧するエク

セルギー変化、利用可能な反応熱（出典：熱力学汎用ソフト HSC(2007)）、及び生成物と

して得られる MCH気体の熱及び圧力エクセルギーを得る計算式及び計算結果を Table 2.2

に、理論の章で示した方法によるエクセルギー増減量を Figure 2.3の矢印内に示す。この

図中の各プロセスは Figure 2.2 中のプロセスに対応する。投入するエクセルギー量

（Heat & Work Input および Balance）の合計は、第一のエクセルギー効率の計算に用い

られる。原料予熱および加圧の所要量 17.6kJ/molH2は、量的には発生するエクセルギー 

29.2kJ/molH2の一部から全量供給可能である。その場合の総エクセルギー増減量は、第二

のエクセルギー効率の計算に用いられる。さらに余剰分 11.7kJ/molH2もεbalance 

35.9kJ/molH2の一部として回収利用されるとした場合は、全エクセルギー投入量は物質に

顕在的に与えられるエクセルギー変化に用いられるので第三のエクセルギー損失は 0 とな

る。なお、比熱、潜熱のデータは、NIST(2013)及び PCEH(2007)を用いた（以下同様）。 

 

C7H14(MCHgas) → C7H8(TOLgas) + 3H2gas  (ΔH =214.9kJ at 300℃)   (2.3) 

Table 2.3  Exergy Changes and the Formulae to calculate the values in the Chemical 

Hydride Hydrogenation Sub-system 

  
initial state final state 

Exergy Change 

  Formula Δε/molH2 

Heating of MCHliq 25℃ 100.9℃ ∫C p(1-T0 /T )dT  0.6  

MCH Vaporization@100.9℃ liquid gas ΔH (1-T0 /T ) 2.1  

Heating of MCHgas 100.9℃ 300℃ ∫C p(1-T0 /T )dT  5.4  

Reaction Heat (endothermic 

energy) 
    Qr(1-T0 /T) 34.4  

Minimum Separation Work Mixture Separation -RTΣ(xilnxi ) 1.1  

Heat & Work Input     Sum 43.6  

Cooling & Condensation of 

TOLgas  
300℃gas  25℃liq  -∫C p(1-T0 /T )dT -Δεvap  -7.0  

Cooling of H2gas 300℃ 25℃  -∫C p(1-T0 /T )dT  -2.3  

Heat & Work Generated     Sum -9.3  
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 前節水素添加のプロセスと同様に、加えるべきエクセルギー量、及び放出され回収可能な

エクセルギー量の計算方法、並びに計算結果を Table 2.3に、理論の章で示した方法による

エクセルギー増減量を Figure 2.3 の矢印内に示す。MCH を脱水素し、1mol の H2を得る

ための所要投入エクセルギーは、吸熱反応の場に供給する熱量等により合計 43.6kJ/molH2

になる。その一部 9.3kJ/molH2は、生成物の熱から供給可能である。回収利用の後に残る所

要投入量 34.3kJ/molH2は、第二のエクセルギー損失として効率の計算に用いられる。更な

る回収可能なエクセルギーはないので第三のエクセルギー損失は第二のエクセルギー損失

と同じになる。 

 

 アンモニアをキャリアとする方式は、ハーバー・ボッシュ法でアンモニアを合成し、加圧

し常温で液化する方法を選択した。合成反応条の件を 525℃、20MPa と、加圧液化したア

ンモニアを輸送、輸送後に分解し水素を得る反応の条件を 425℃、0.1MPa と仮定した

（Kojima, 2012）。 

 

0.5N2gas + 1.5H2gas → NH3gas (ΔH =-53.5kJ at 525℃)   (2.4) 

 液体アンモニアを水素キャリアとするには上述の反応条件による合成に加え、標準状態

で気体のアンモニアを加圧し常温で 1MPa の液体に凝縮する必要がある。それらのプロセ

スのエクセルギー変化量、放出され、回収可能なエクセルギー量の計算方法、計算結果を

Table 2.4に、エクセルギー増減量を Figure 2.4の矢印内に示す。有機ハイドライドの水素

添加と同様に、投入するエクセルギー量の合計は、第一のエクセルギー効率の計算に用いら

れる。原料予熱および加圧の所要量 58.7kJ/molH2の一部は、発生するエクセルギー 

Table 2.4 Exergy Changes and the Formula to calculate the values in the Ammonia 

Synthesis Sub-system 

  

  
initial state final state 

Exergy Change 

formula Δε/molH2 

Heating of N2gas  25℃ 525℃  ∫C p(1-T0 /T )dT  2.1  

Heating H2gas  25℃ 525℃  ∫C p(1-T0 /T )dT  6.0  

Feed gas Compression  0.1MPa 20MPa nRT ln(Pr /P0 ) 46.8  

NH3gas Compression 

(0.1to1.0032MPa） 
0.1MPagas 1.0032MPaliq nRTln(Pr /P0 ) 3.8  

Heat & Work Input     sum 58.7  

Reaction Heat (exothermic 

energy) 
    Qr (1-T0 /T) -22.3  

Cooling of NH3gas  525℃ 25℃  -∫C p(1-T0 /T )dT  -6.2  

NH3 Expansion Work 20MPa 1MPa nRT ln(Pf /Pi ) -7.9  

Heat & Work Generated     sum -36.4  
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36.4kJ/molH2から供給可能である。その場合の総エクセルギー増減量は、第二のエクセル

ギー効率の計算に用いられる。残りの 22.3kJ/molH2は生成物であるアンモニアに顕在的な

エクセルギーとして与えられるものなので、第三のエクセルギー損失は 0となる。 

 

NH3(g) → 0.5N2(g) + 1.5H2(g)    (ΔH =52.4kJ at 425℃)   (2.5) 

  

  
initial state final state 

Exergy Change 

formula Δε/molH2 

Heating of NH3gas 25℃ 425℃ ∫Cp(1-T0 /T )dT  4.2  

Reaction Heat (endothermic 

energy) 
    Qr(1-T0 /T) 40.0  

Minimum separation work Mixture Separation -RTΣ(xilnxi ) 2.3  

Heat & Work Input     sum 46.6  

NH3 Expansion Work 1.0032MPa 0.1MPa nRTln(Pf /Pi ) -3.8  

Cooling of N2gas  425℃ 25℃ -∫Cp(1-T0 /T )dT  -2.9  

Cooling of H2gas  425℃ 25℃ -∫Cp(1-T0 /T )dT  -4.3  

Heat & Work Generated     sum -11.0  
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 液化工程のエクセルギー消費量に、タンカー輸送に要する燃料のエクセルギー及びボイ

ルオフで損失されるエクセルギーを加えた合計量を、液体水素をキャリアとするシステム

の第一のエクセルギー損失とした。冷熱エクセルギーを全量利用した場合の総エクセルギ

ー増減量を第二のエクセルギー損失とした。 

【エクセルギー消費】 

 本研究で前提とするクロウドサイクルの主要機構は、膨張液化をもたらす Joule-

Thomson 弁、その前段の膨張器及び数段の熱交換器である。水素気体は液化システムに送

られる前に臨界点圧力(1315kPa)より高い圧力に加圧される。 

 理想的な液化仕事 WLiqは、逆カルノーサイクルを仮定した場合の 

WLiq  = Hi – Hf – T0(S f – S i) （i:始状態, f:終状態）  

 (2.6) 

で与えられる。上式に、Leachman状態方程式による状態値（NIST, 2013）を入れると最小

液化仕事 25.9kJ/molH2が得られる。 

オルト水素 (o-H2) 1kg をパラ水素 (p-H2) に変換（o-p 変換）する熱量として、沸点（約

20.3K）において約 703kJ/kgH2の値が知られている（HESS, 2014）。その条件で 25% p-H2

のノルマル水素 (n-H2) を約 100% p-H2に変換する際の発熱量は、1.16kJ/ molH2であり、

沸点より高い温度から触媒を用いて 2 段階に変換するすると想定し、冷却するための仕事

をカルノー効率で評価すると 2.1 kJ/ molH2となる。液化仕事と n-H2から p-H2への n-p変

換仕事の合計は 28.0kJ/molH2となり、これを理論的液化所要仕事とした。現在最良の技術

ではその３倍の仕事を要す（HESS, 2014）とされていることから、84.0kJ/molH2を参照値

とした。なお、国際的な水素液化効率向上プロジェクトでは理論的液化所要仕事の２倍の効

率を目指している（Berstad, 2013）。 

ボイルオフについては 1.1 に述べた通り、レートを 0.2%/day (Kamiya,2016)、輸送期間

は水素原料となる石炭を産出する南豪州からの平均航行速度（IMO, 2014）から 20 日との

前提を置き、損失量は水素の化学エクセルギーの 4%すなわち 9.5kJ/molH2となる。 

【利用可能エクセルギー】 

 液体水素は冷熱エクセルギーを持つ。ここでは大気圧（101.3kPa）下、沸点（20.37K）

と常温（298.15K）のエクセルギー差（22.5kJ/ molH2[13]）を理論的利用可能エクセルギー

とした（NIST, 2013）。 
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 水素輸送形態別に、船舶輸送の際に消費する燃料の熱量を所要エネルギーとして計算し

た。有機ケミカルハイドライド及び液体アンモニアはケミカルタンカーにより、液体水素

は液体水素タンカーにより、南豪州から東京湾へ運搬するものと想定した（航行距離

10,000km）。International Maritime Organization のタンカータイプ別 dwt (dead 

weight tonnage : 載貨重量トン数)、平均航行距離及び平均燃料消費量から水素 1molあた

りのタンカー輸送に伴うエクセルギー消費を、現在のタンカーの大半が用いている燃料で

ある C重油の発熱量により計算した（IMO, 2014）。なお、貨物重量は dwtの 90%とした

（KKK, 2016）。 

 液体水素タンカーは未実現で、航行実績に当てはめられないが、メタンより沸点の低い水

素を運ぶタンカーは貨物あたりの船体重量が同等重量の LNGタンカー以上になると仮定 

し、入手可能なデータの中で、貨物重量が約半分（6676 トン）の LNG タンカー（天然ガ

ス 9.4万 Nm3）の燃費を用いた。 

 

 本研究は水素キャリアについて、海外からの長距離輸送形態別にエクセルギー効率を考

察するものであるが、国内配送についても現在燃料電池自動車用に配送、貯蔵される形態と

して一般的な高圧圧縮水素を前提として考察する。圧縮水素については、以下に述べる段階

で加圧されることを前提とし、その仕様は、資源エネルギー庁がとりまとめた「水素・燃料

電池戦略ロードマップ」（平成 26年 6月 23日）およびその実施主体の一つである一般社団

法人水素供給利用技術協会（HySUT）が実施する事業における水素供給ステーションを用

いた燃料電池自動車への水素供給システムで標準的に採用されているものである。工場か

ら出荷された圧縮水素は、20MPaカードルに貯蔵される。道路輸送時には、2014年の規制

緩和で可能となった上限 45MPaの充填圧力のタンクを用いる。水素ステーションにおいて

Table 2.5  Fuel calories of tankers 

  Avg. cargo 

tonnage 

Fuel calory 

(TJ/10,000km) 

Hydrogen in 

cargo (Mmol) 

Fuel calorie 

 *（dwt） (kJ/104km/molH2) 

Chemical tanker 

(chemical hydride) 
42,605 28.27 

1162.2 24.3 [7] 

Chemical tanker liquid 

ammonia) 
3349.8 8.4 [7] 

Liquefied hydrogen 

tanker*（169kNm3） 
11,360 29.71 5061.4 5.9[8] 

cf. LNG tanker 

（94kNm3）  
6,676 14.85 

    

* A LH tanker is assumed to have the same fuel efficiency as a half size LNG tanker shown in the 

lower row since the former has apparatuses consuming larger amount of fuel such as cooling 

system than the same size LNG tanker. 
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は、差圧充填のため 82 MPaに加圧し、自動車搭載の 70MPa タンクに充填する。これらプ

ロセスにおけるエクセルギーの変化を Figure 2.5 に示す。横軸より上の黒棒は、標準状態

の気体水素を基準とする圧縮水素の圧力エクセルギー（出所：NIST, 2013）を段階別に表す。

横軸より下の灰色棒は圧縮仕事および充填の際に必要なプレクール（車載タンクが高温に

ならないよう冷却すること）所要仕事の累積量である。 

 圧縮仕事は断熱圧縮を仮定し、W = C pT ((P2/P1)^(R/C p)-1) により計算し、圧力に応じ

て増加する圧縮係数（Z =PV / nRT ）(HESS, 2014)で補正した。  

(40.00)

(30.00)

(20.00)

(10.00)

0.00 

10.00 

20.00 

20MPa

Curdle

45MPa

Road Haulage

82Pa

Differential 
Pressure

70MPa

Pre-cooling

Pressure Exergy Accumulated Work Required 

kJ/molH2

Figure 2.5 Exergy flow of a road haulage system of pressurized 
hydrogen gas tank (unit: kJ/molH2) 
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 結果及び考察 

 

 

Table 2.7にエクセルギー効率計算に用いた値および計算結果を示す。Line10（第一のエ

クセルギー効率）に示すように水素化、脱水素化といった水素キャリアを変換する過程で、

Table 2.6 Exergy Loss, Recoverable Exergy and Exergy Efficiency of Three Types of 

Hydrogen Carriers (kJ/molH2) 

line 
# 

 Chemical Hydride Ammonia Liquid Hydrogen 

 Hydro-

genation 

Dehydro-

genation 

Synthesis 

and 

Liquefaction 

Decompo-

sition 

Theore-

tical 

Reference 

(a) 

 Exergy Loss and Recovery   
   

1 
Total Heat and Work 

Input 
53.4 43.6 75.6 46.6 28.0  84.0  

2 
Heating and Work 

Input 
17.6 43.6 58.7 46.6 - - 

3 
Balance (to 

achieve final state) 
35.9 0 16.9 0     

4 Boil-off - - - - - 9.5 [9] 

5 
Σ*exergy loss（loss of 

1st kind） 
97.0  122.2  28.0  93.5  

6 
Recoverable Heat 

and Work 
29.2 9.3 36.4 11.0  22.5 [13]  

7 
Net Exergy Change

（loss of 2nd kind） 
58.4 74.8 5.5 71.0 

8 

Unrecoverable 

exergy within 

generated exergy in 

the process （loss of 

3rd kind） 

0 34.3 0 35.6 - - 

9 
Fuel consumption of 

tanker  (c ) 
24.3 [7] 8.4 [7] 5.9[8] 

 Exergy Efficiency (d) 

10 
Exergy Efficiencyη1  

(1-line5/237.2) 
59.1% 48.5% 88.2% 60.6% 

11 
Exergy Efficiencyη2   

(1-line7/237.2) 
75.4% 68.5% 97.7% 70.1% 

12 
Exergy Efficiencyη3   

(1-line8/237.2) 
85.6% 85.0% - - 

 Exergy Efficiency (d) with fuel consumption of tanker considered 

13 Exergy Efficiencyη1'  48.9% 44.9% 85.7% 58.1% 

14 
Exergy Efficiencyη2'   

(1-line7,9/237.2) 
65.1% 64.9% 95.2% 67.6% 

15 
Exergy Efficiencyη3'   

(1-line8,9/237.2) 
75.3% 81.4% -  

(a) curent best available technology 

(b) In case of liquid hydrogen, sum of exergy difference (between 20K liquid and 298K gas) and work 

accompanying normal to para transition heat (2.08kJ/molH2 ). 

(c) Fuel calory of Bunker C consumed by an average tanker  (IMO, 2014)/ hydrogen load(mol) 

(d) 1-Σexergy loss /chemical exergy of hydrogen (237.2kJ/mol) 
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水素の化学エクセルギー比約 40%から 50%のエクセルギーが消費され、理想的液化の過程

でも 10%以上が消費され、現行水素液化技術では MCH と同程度の約 40%が消費される。

キャリア種別間の差は反応温度／圧力といった操業条件を反映している。化学的変化を伴

うキャリアの変換プロセスの中では、アンモニア原料の加圧とアンモニア分解の加熱に要

するエクセルギー投入所要量、次いで MCH脱水素プロセスの吸熱が大きい。主に圧縮・膨

張の工程で製造され化学的変換工程がない液体水素は、他二者に比べると第一のエクセル

ギー損失は 28kJ/molH2と小さい（Table 2.7 Line5）。 

第一の損失の計算では変換プロセスでの加熱や圧縮動力を損失としたが、これらプロセ

スから生じる熱・圧力エクセルギーを回収し、プロセスへの所要投入エクセルギーに利用で

きるとした場合の効率 η2（Table 2.7 Line11）は、η1比約 10-20%ポイント向上する。さら

にプロセスで発生する熱、仕事を全て有効活用した場合の η3 は 85%以上に達する（Table 

2.7 Line12）。 

Table 2.7 の Line13-15 には海外からの長距離輸送で消費する燃料を加味した効率を示

す。３種の水素キャリアの輸送燃費の差の主要因は、輸送媒体中に占める水素の質量の割合

の違いである。分子量に占める水素の割合が３種の中で最も小さい MCH の輸送燃料の消

費熱量は水素エクセルギー比で 10%超と最も高い。 

 さらに全種キャリアに共通して陸揚げ後の配送・充填の段階での圧縮に伴う損失が約

17%あるので、プロセスで発生する熱・圧力を有効活用しない化学変換キャリアや液体水素

の現行技術では水素の持つ化学エクセルギーの半分またはそれ以上が失われることになる 

 

 生成物の熱エクセルギーおよび MCH 反応熱が利用できれば理論的必要最小仕事をその

分縮減することができる。 

 タンカー輸送では、貨物重量に占める正味水素の割合が他のキャリアより小さいことか

ら水素モル当りの燃費が低い。試算では通常のケミカルタンカーを想定したが、容器を腐食

せず、常温常圧の液体で輸送できる特長を持つトルエン／メチルシクロヘキサンについて

は高価な貯蔵装置を用いない専用仕様のタンカーによって燃費が改善できる可能性がある。 

 

 生成物の熱エクセルギーおよび MCH 反応熱が利用できれば理論的必要最小仕事をその 

原料の窒素 0.5mol と水素 1.5mol からアンモニア 1mol を合成する反応の操業条件を生み

出すためのエクセルギー損失（加熱+加圧）に液化のためのエクセルギー所要量を加えると

70.1kJ/molH2となる。 

 反応熱及び生成物の熱エクセルギーが利用できればエクセルギー損失をその分縮減する

ことができる。とくにアンモニア合成は高温、高圧下で行われるので、回収可能なエクセル

ギーは原料の予熱と加圧に用いれば効率改善に有効である。 

 また、アンモニアを分解し、1molの H2を得るためのエクセルギー損失は、31.2kJ/molH2
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である。生成物の熱エクセルギーが利用できれば損失をその分縮減することができる。さら

にアンモニア燃焼熱（382.6kJ/molNH3）を吸熱反応の熱源とする方法（Hikazudani, 2012）

も提案されている。

 

 前述 2.6式 

WLiq = Hi – Hf – T0(Sf – Si) （i:始状態, f:終状態）    (2.6) 

に対応する状態値を代入すると最小液化仕事 28.0kJ/molH2[6]が得られる。実際にはその３

倍程度（84.0kJ/molH2）である（HESS, 2014）。Figure 2.6は一般的なクロウドサイクルの

模式図で、番号 1 から 7 は下記で検討する過程の位置を示す。Figure 2.7 は同じサイクル

のT－s線図で、NIST(2013)により作成した等圧線及び飽和線上に過程各点の番号を示した。

矢印は h（比エントロピー）線に直交し、その領域での hの大小を示す。 

 

 

Figure 2.6 Schematic diagram of hydrogen liquefier 
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Figure 2.7 Temperature-entropy diagram of hydrogen liquefaction cycle 

 Joule-Thomson膨張（絞り）は、Figure 2.7の過程 6→7 に示すように等エンタルピー過

程で、湿り蒸気となって沸点以下の温度に降下する。したがって気体全量が液化されるわけ

ではなく、液化された部分は気液分離器を経てサイクル外に送り出され、気体部分が冷凍サ

イクルに還流される。 

 また、膨張器は効率的に気体を冷却するための機構で、理想的には断熱膨張、すなわち等

エントロピー過程であるが、実際には熱の発生があり、等エンタルピー過程に近い。循環す

る気体のエネルギーバランスより、Figure 2.7中各点 n(1～7)における水素の比エンタルピ

ーを hn、膨張機を通る気体の流量割合を ξとすると、液化割合 λは、 

λ= (h0 – h1 + ξ(h4 – h5) ) / (h0 – h2)     (2.8) 

で表される。PCEH(2007)のCryogenic Processesの章に示されている関係式を参考にした。

例えば ξ が 0.5 であれば、液化仕事は上記 WLiqの２倍となるので、液化効率向上のために

は状態量 h0から h5を変化させて λを大きくすることが肝要である。それらのうち、飽和液

線上の状態に対応する h2は変えられないので、h0, h1, h4及び h5それぞれを変化させる方

法を考察する。 

• h0を小さくする：圧縮をサイクルの外で行い、液化システム全体を高圧化する。・・① 

• h1 を小さくする：超高圧領域まで等温圧縮する、または液化システム入口温度を下げ

る。・・② 

• h4を大きくする：膨張機入口温度を高める。・・③ 
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• h5を小さくする：膨張を理想的な等エントロピー過程に近づける。・・④ 

 これら方策のうち、比較的現実的なのは③及び④の膨張機の改良であろう（Berstad, 

2013）。②のうち、超高圧圧縮は困難と考えられ、とくに状態１を逆カルノーサイクルのよ

うに状態 2 と同じエントロピーにまで高圧化するのは不可能であろう。①の液化システム

全体の高圧化、及び②の液化システム入口温度の低下は機器の製造や運転のコスト次第で

は可能であろう。 

 

 表 2に示すように水素キャリアの形態によって、使用するタンカーのタイプ及びサイズ、

また貨物に占める水素の比率が異なることから燃費の差は大きい。３種の水素輸送形態別

の消費燃料熱量の差の主要因は、タンカーの載貨重量及び輸送媒体中に占める水素の割合

の違いである。現在はこれらキャリアの大型専用船は存在しないので、現存の LNGタンカ

ーおよび一般ケミカルタンカーを参照して燃費を推定した。専用船を開発することによっ

て船体当たりの dwtを大きくすることによって燃費を向上させる可能性がある。 

 

 

 水素添加から脱水素工程までのエクセルギー効率 η1は 59.1%となる。水素添加工程にお

ける発熱反応熱及び脱水素後の生成物の熱のエクセルギーを反応プロセスで有効利用する

場合の η2は 75.4%、全部利用した場合の η3は 85.6%と計算される。長距離タンカー輸送の

燃料消費を加味すると効率は各 10.3%ポイント低下し、65.1%、75.3%となる。 

 

 アンモニア合成から分解までの工程のエクセルギー効率 η1は 48.5%となる。アンモニア

合成工程における発熱反応熱及び分解後の生成物の熱のエクセルギーを反応プロセスで有

効利用する場合の η2は 68.5%、全部利用した場合の η3は 85.0%と計算される。長距離タン

カー輸送の燃料消費を加味すると効率は各 3.6%ポイント低下し、64.9%、81.4%となる。 

 

 本研究では、反応条件を代表的な操業条件を参考にし、各一組の条件のみの計算を行った。

ここではその妥当性について検討する。そこで効率を向上させるために外部から加えるエ

ネルギー量を節約する目的で温度及び圧力を穏やかなものにした場合の評価との比較を論

じる。条件を変更することにより理論の項で定義した収支差（εbalance）が小さくなれば効

率 η2は向上するのであるが、実際には大きくは変わらない。その主な理由は、反応熱は温

度に応じて大きくは変化しないが、反応温度を下げれば生成物の熱エネルギーも小さくな

ることにある。例えば MCHの脱水素化の反応温度を 300℃から 250℃に下げても反応は進
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むが、収支差は約 58kJ/molH2から 54 kJ/molH2とわずかな改善にしかならない。これに対

し、収率は 50%未満（Terada et al., 2012）となり、操業条件としては不適当なものになる。 

 次に収支差εbalance自体について考えて見る。計算上は反応の前後でのエネルギーの状態

量の差とエネルギーの出入量の差を埋めるものに過ぎないが、本質的には反応が進むため

に必要な量である。反応熱、蒸発熱、膨張仕事といった物質外部とのエネルギーの受け渡し

に加え、生成物の状態量に至るために必要な量として定義したからである。すなわち内部の

エネルギー状態の変化に必要な量である。反応前後の物質が同じであれば平衡条件で反応

が進めばεbalanceは０になるが、物質が異なると始状態と終状態の状態量が異なるので平衡

条件で反応が進んだとしても０にはならない。 
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 結言 

 水素キャリアの効率をエクセルギーによる一般的評価方法を提示し、次に代表的キャリ

ア３種（有機ケミカルハイドライド、アンモニア及び液体水素）にその計算方法を適用し、

以下の結論を得た。 

(1) 水素をキャリアに変換し、貯蔵・輸送する過程で原料およびキャリアに投入するエクセ

ルギーを水素輸送・貯蔵システムのエクセルギー損失とし、水素の化学エクセルギーか

ら差し引いた残りの水素の化学エクセルギーとの比をエクセルギー効率とした。投入

したエクセルギーを回収しない場合の効率は、有機ケミカルハイドライド 49%（水素

の化学エクセルギー比、以下同様）、アンモニア 52%、液体水素理論値 86%、液体水素

参照値 58%と計算された。 

(2) 水素化、脱水素化プロセスで発生する熱、仕事に基づくエクセルギーの増加分を回収し、

投入エクセルギーとして利用した場合、効率は有機ケミカルハイドライド 65%、アン

モニア 72%、液体水素理論値 95%、液体水素参照値 68%と向上する。 

(3) さらに上記エクセルギー発生分の残量全部を利用できれば、有機ケミカルハイドライ

ド 86%、アンモニア 85%に向上する。 

(4) キャリア形態ごとに相応しいエクセルギー効率改善方法を見出した。 
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Nomenclature  

Cp heat capacity at constant pressure [J/(mol•K)] 

dwt dead weight tonnage [ton = 103kg] 

H  enthalpy [J]  

Hpre amount of enthalpy to raise temperature of raw material to the reaction 

condition per one mol of hydrogen as the product [J]  

N number of moles 

Pi initial pressure (atmospheric pressure in most situations) [Pa] 

Pf finial (targeted) pressure [Pa] 

Pr pressure at the reaction condition [Pa] 

Q heat flow [J] 

Qpre amount of heat to raise temperature of raw material to the reaction condition 

per one mole of hydrogen as the product [J] 

R  gas constant 8.3145 [J/Kmol] 

TH  temperature raised by the transition (ortho- to para- hydrogen) heat [K] 

TL temperature before transition (ortho- to para- hydrogen) [K] 

To ambient temperature 298.15 [K] 

Tr  reaction temperature [K] 

WLiq  minimum liquefaction work [J] 

Wn-p  work accompanying transition from normal to para- transition heat [J] 

Wpre  amount of work to raise pressure of raw material to the reaction condition per 

one mole of hydrogen as the product [J] 

Greek   symbols  

ε exergy [J] 

Δεvap heat of vaporization expressed in exergy [J] 

η1 efficiency derived from exergy loss of the first kind (1 - exergy losses/chemical 

exergy of hydrogen) [J/J] 

η2 efficiency derived from exergy loss of the second kind (1 - net exergy 

change/chemical exergy of hydrogen) [J/J] 

η3 efficiency derived from exergy loss of the second kind (1 - net exergy 

change/chemical exergy of hydrogen) [J/J] 

λ  ratio of gas liquefied to the total gas [mol/mol] 

ξ ratio of gas running through expander [mol/mol] 

  



学位論文原稿 名久井 恒司 February 15, 2019 

31 

 

Subscripts 

i initial state 

f final state  

gas gas state 

liq liquid state 
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 水素液化システムのエクセルギー評価 

【要旨】 

各種水素キャリアのエクセルギー効率を解析するためには、キャリアの生成、水素分離等

の条件設定が必要である。液体水素をキャリアとする場合は、多数の冷凍サイクル段毎に

「エクセルギー損失の最小化」（以下「最適化」）を図った上で、システム全体の最適条件を

見出すことのできる適切なパラメータを持つモデルを用いる。本研究で構築したモデルは、

熱交換温度領域に応じた複数の冷凍サイクルからなる。冷凍各サイクル段は逆ブレイトン

サイクルを基本とし、圧縮器、膨張器および熱交換器を含む。予冷各段の冷熱供給量が最大

になるサイクルを試行錯誤により定め、各サイクルの最適化を図った。 

モデルによるシミュレーションの結果、システム全体の最適化を見出すためのパラメー

タとして、水素液化サイクル内で水素の一部を膨張タービンに分流する率 (e )が適切であ

ることがわかった。水素液化サイクルを予冷する段で用いることが可能な冷媒は純物質と

しては水素、ヘリウムおよびネオンに限られるので、その 3 種の冷媒の比較を行うことと

し、予冷サイクル段で用いる冷媒の種別毎に e の値の変化にともなう冷熱供給必要量およ

びエクセルギー損失量の変化を見た。その結果、(i) 冷熱供給必要量およびエクセルギー損

失量の変化はトレードオフの関係にあり最適条件を定める手掛かりになること、(ii) e 全域

にわたり水素とヘリウムの間の差は小さく、両者はネオンに勝っていること、および (iii) 

水素又はヘリウムとネオンの差が小さくなる領域もあること、との知見を得た。第３の知見

からは、タービンを回すのに有効な比重が大きいという特長を持つネオン、またはヘリウム

とネオンの混合流体（nelium）が相対的に有利となる範囲が推定できる。また、予冷サイク

ルを使うとクロウドサイクルに比べ正味仕事量（エクセルギー変化量）を小さくすることが

できることも見出された。 

水素は粗原料を加工して得られる 2 次エネルギーで、その原料、加工方法及び輸送方法を

特定してはじめてエネルギー効率が評価可能となる（IEA, 2006）。水素キャリアのエクセル

ギー効率を解析した筆者らの前著（Nakui et al., 2017）では、水素化合物の合成および脱

水素の過程について温度・圧力条件を設定して計算したが、水素液化に関しては逆カルノー

サイクルをベンチマークにしたのみであった。磁気冷凍によって原理的に高効率なカルノー

サイクルを駆動することができることをシミュレーションで示した例（Numazawa et al., 

2006）があるので水素液化の低温段でカルノーサイクルが適用される可能性はあるが実用

に向けた実証は今後の課題である。 

気体冷凍の効率化に関する先行研究では、水素液化を対象としたものではないが、低温領
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域において作動流体を圧縮、膨張するシステムの最適化に関する研究例（Fu and Gundersen, 

2015a, 2015b）がある。水素液化効率向上を目指す研究としては、混合冷媒を用いたシステ

ムのシミュレーション（Berstad et al., 2010）の例や液化所要仕事をカルノーサイクルの２

倍に抑える高効率を目指すプロジェクト（Stolzenburg et al., 2013）がある。 

こうした先行研究に加え、気体冷凍による液体水素製造に関しては極低温域の作動流体の

温度および圧力変化に関する熱力学的性質に基づいた評価が必要であると考え、温度領域ご

とに理論的に最適な冷凍段からなる水素液化装置のモデルを構築し、エンタルピー移動（熱

交換量）およびエクセルギー損失量（正味仕事要求量）を計算し、評価を行った。近年水素

液化サイクルの低温部分（T <79K）を冷却する cryo-cooling サイクルに用いる冷媒の選択

についての検討（Quack et al., 2014a ,2014b）が盛んであるが、本研究においても比較検

討を行った。 

 

標準状態の気体水素（P = 0.1013MPa, T = 298.15K）を圧縮、冷却する。次にジュールト

ムソン弁（JT 弁）で膨張させて得られる気液 2 相水素を分離して液体水素を得る。分流さ

れた気相は冷媒として循環させる。また冷却途中の気体を分流(Figures 3.1-3.2 中のプロセ

ス e1-e2)し膨張タービンで冷却する。その割合を e (0 < 𝑒 < 1)とする。なお、この冷却さ

れた気体も冷媒として循環させる。これら冷却されて冷媒として用いる水素の与冷能力が十

分で外部からの冷却が不要となり、水素のみの循環で液化サイクルとして完結するよう設計

されたのがクロウドサイクルである。 

Figure 3.1 System diagram (Pre-cooling required case) 
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本モデルにおいてタービンによる圧縮および膨張は等エントロピー変化であるとし、JT弁

による膨張は等エンタルピー変化であるとした。 

水素液化の熱交換プロセス（HEX1）は、ホットストリーム 2-3 を温度領域毎に分担され

る複数のコールドストリーム（Figures 3.1, 3.4 and 3.5 の(i)-(v)）で冷却するものである。 

 

ジュールトムソン（JT）膨張での液化率（𝜆）は膨張弁の入り口の温度と圧力で決まる。

一般的に湿り蒸気乾き度を比エンタルピーの比例配分から液化率𝜆を求めるが、それと同様

に、等温線（弁出口圧力での沸点温度）と飽和液線との交点のエンタルピー、同飽和蒸気線

との交点のエンタルピーおよび JT 弁出口（2 相状態）のエンタルピーから𝜆を求める。本モ

デルの場合は入口圧力を 2MPa とし、入口温度は気体の状態を維持する限界（液化する直

前）近くに定めた結果、𝜆は約 0.567となった。 

 

分流比率(e )を大きくすると外部への受冷要求量は少なくなるが、1 サイクル当たり液化

される量も少なくなる。例えばクロウドサイクルとなる e =0.875の場合は１サイクルで約

17%しか液化されないので、液体水素を 1 モル得るために約 14.1 回循環させなければなら

ない。総圧縮仕事は後に式（3.13）で示すようにサイクル数に比例して増加する。 

 

水素の状態にはオルト水素とパラ水素があり、平衡混合比は温度に従う。298K の気体で

はパラ素の状態にはオルト水素とパラ水素があり、平衡混合比は温度に従う。298Kの気体

ではパラ水素比率は 25％だが、大気圧下での沸点である 20.4K 以下ではほぼ 100%で、オ

ルト水素は数日間かけて自発的に発熱を伴いつつパラ水素に転換し、発熱により液体水素

の一部は気化する。気化を防ぐために触媒を用いてオルト水素をパラ水素に転換する必要

があるが、その際の発熱量を取り除く（除熱）することが必要となる。平衡比率を維持しな

Figure 3.2 P-h diagram of hydrogen 

liquefaction cycle 
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がら転換すると所要熱交換量が最小になるとされているが、本システムでは上述のように

液化サイクル中に冷却された水素気体が混合されているので、下記(3)式による温度に応じ

た平衡パラ水素比率（Np/No）と還流水素気体を含む循環流体のパラ水素比率（rp）とを比

較し（Figure 3.4）、サイクルのうち前者が後者より高くなっている温度領域で連続的に転

換・除熱を行うとし、所要除熱量を計算した。 

 

        ｒ
𝑝

(0)

= 1 − 0.75λ    … 区間 1-2-e1, e1-e2  (3.1.1) 

 

ｒ
𝑝

(0)

≦ 𝑟𝑝 ≦ １     … 区間 e1-3   (3.1.4) 

次に温度に応じたパラ／オルト水素の比率を得る。水素分子の回転波動関数は剛体二原

子分子モデルで与えられる。パラ水素とオルト水素の違いは回転スピンの違いに由来する。

対称な核波動関数をもち、回転量子数を J として偶数だけが許されるのがパラ水素で、奇

数だけが許されるのがオルト水素である。奇数の場合の縮重度が３で、偶数の場合は１なの

で、パラ・オルト平衡混合物の温度 Tに応じた回転波動関数は、 

𝑞𝑟 = ∑ (2𝐽 + 1)𝐽even (−  
𝐽(𝐽+1)𝛩𝑟 

𝑇
) +３∑ (2𝐽 + 1)𝐽odd exp (−  

𝐽(𝐽+1)𝛩𝑟 

𝑇
)   (3.2) 

で与えられ、これから温度に応じたパラ・オルト水素のモル比は、 

𝑁𝑝 

𝑁𝑜
=

1+5exp(
−6𝛩𝑟 

𝑇
)+9exp(

−20𝛩𝑟 

𝑇
)+⋯

3(3exp(
−2𝛩𝑟 

𝑇
)+7exp(

−12𝛩𝑟 

𝑇
)+⋯ )

                            (3.3) 

となる。ここで Θ𝑟は気体水素分子の回転特性温度で、 

𝛩
ｒ

=
ｈ

2

8𝜋2 𝐼𝑘
                                      (3.4) 

であり、プランク定数（h =6.62608×10-34Js）、ボルツマン係数(k = 1.38066×10-23JK-1)

および H2分子の慣性モーメント（I =4.062×10-48kgm2）から 87.544K と計算される(Silbey, 

2005)。 

rp = 
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以上による計算結果と本モデルの水素液化サイクルでの状態値を比較した結果を Figure 

3.3 に示す。循環している水素分子（気体）の同モル比が平衡比率より低い温度領域が図中

央部にあるが、そこで平衡比率になるようにパラ水素に連続的に変換する。その温度は式

(3.1.1)に示すようにλには依存するが e には依存しない。その所要熱量（冷熱）の計算は

McIntosh, 2015に倣い計算した。例えばクロウドサイクルの場合は 1.05kJ/molH2となる。 

 

e<0.875 の場合は、水素液化サイクルの外部から受冷する必要がある。JT 膨張の入り口

（Figures 1-2 の箇所 3）として適切な温度（本モデルの場合 33K）まで気体水素を冷却す

る。本モデルでは 3.3 に示す理由により 4 段階の温度領域（>300K, 300k～113K, 113K～

67K, 67K>）に分けて冷媒となる流体を設定し、冷熱の授受量を計算する。これらのサイク

ルでは高温側の受冷プロセスの最低温度は次段の冷凍サイクルの与冷プロセスの温度で決

まる。一般的な冷凍では専ら蒸発潜熱を利用するが、本モデルでは後述するようにそれに限

らず顕熱のみによる熱交換も含む。 

 

サイクル各部の状態量の値は、NIST REFPROP ver.9を用いたシミュレーションにより

求めた。その際、下記各点に留意した。 

 

圧縮開始点 

サイクルの中で温度が最も低いのは膨張プロセスの終点であるが、蒸発潜熱を利用する

Figure 3.3  para hydrogen fraction (equilibrium and status quo ante/post) 

Temperature rises and falls according to processes. 



学位論文原稿 名久井 恒司 February 15, 2019 

38 

 

場合は圧縮プロセスの直前まで等温を維持する。潜熱を利用する場合には等温・等圧の蒸発

プロセスであるが、圧縮仕事が最も小さくなるように全量が気化した直後に圧縮を開始す

る。可能ならば水素液化サイクルのホットストリームを冷却するサイクルでは蒸発潜熱を

利用する。しかし水素/ヘリウム冷媒サイクルは以下の理由により顕熱のみによる冷却とな

る。窒素を冷媒とする次の冷却段の最低温度は 79K なので cryo-cooling サイクルのホット

ストリームの温度の最低点を 79K とし、そこから膨張を開始しさらに温度を下げる。膨張

終点の圧力 0.1MPaの状態は飽和曲線の外側にあるので潜熱は利用できない。 

これらサイクルでは熱交換機で環境温度まで温度が上昇したところを圧縮開始点とする。

なお、ネオンの場合は潜熱による冷却で、乾き蒸気となったところ（T-s線図または P-h線

図では飽和蒸気線の外側に出たところ）を圧縮開始点とする。  

膨張開始点 

膨張の前のプロセスでは熱交換により温度を低下させるが、その最低到達温度はピンチ

温度の考え方から、次段の与冷プロセスの温度＋2Kとした。それに加え、膨張タービンを

回すことができるよう、等圧プロセスの圧力を調整し、膨張開始（温度降下開始）点におい

て気体の状態であることを確認した。 

Figure 3.4 Cooling Heat Source by Refrigerant 
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各サイクル及びサイクル間の冷熱授受量のバランスをとる。具体的にはピンチ温度幅を

確保したうえで熱交換機での冷熱授受量を一致させる。ピンチ温度幅とは熱交換における

もっとも温度が接近する箇所の温度差である。本モデルでは熱交換が実用的に行われるた

めに最接近箇所での温度差を 2K以上取るようにした。熱交換ネットワークのコスト概算を

伝熱面積基準で行うことに高い精度が期待できないとされている（Tatsumi, 2002）が、本

研究では最も信頼できる経験値を用いることとした。2Kという温度差は、熱交換器のサイ

ズは大きくなるものの圧縮・膨張器のコストを抑制することでペイオフできるものである

と見なした。例えば Figure 3.1 に示される受冷プロセス 2-3 と与冷プロセス 8-5 の間で熱

交換を行うのだが、与冷プロセスの少なくとも一部は受冷プロセスの最低温度よりも低く

設定する必要がある。全温度領域で熱交換が行われ、熱の総授受量をバランスさせる必要も

あるが、これら条件を満たすことの確認を行った（Figure 3.4）。具体的にはホットストリ

ームとコールドストリームの合計エンタルピー受給が一致するようにサイクル数を調整し

た。 

 

JT 膨脹過程での液化率を大きくするため、極力エンタルピーの小さい状態から膨張を開

始する。そのため、等圧冷却過程（2-3）は臨界点の上を通り、液化直前の温度で JT 弁に入

るようにする。その点の温度、圧力はそれぞれ 33K、2MPa）である（Figure 3.5）。 

Figure 3.5   T-s diagrams of hydrogen liquefaction cycle and pre-cooling cycles 
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Figures 3.1, 3.2 and 3.4を参照しつつ、各段の温度領域別に設計指針を述べる。 

Pre-cooling (1) （>300K領域） 

プロセス 2-3 は常温（298K）より高い温度領域を含むので、+2Kの 300K以上は環境

温度の大気または水等によって冷却するものとし計算から除外し、300K以下の流体の冷

却に要する冷熱および動力について計算し、考察した。また、予冷サイクルの>300K の

領域も水冷するものとした。 

Pre-cooling (2)（300k～113K領域） 

現在 LNG 冷熱はほとんどが未利用なので、本モデルでは外部冷媒が必要な場合の最

終段の冷媒として LNG を活用することを想定した。LNG は純粋なメタン液体と同じ熱

物性を持つものとみなし、メタンが大気圧で液体である 111Kと仮定し、ピンチ温度幅最

小限の+2Kの 113K以上の領域で LNGを冷媒とすることとした。 

Pre-cooling (3)（113K～79K領域） 

外部冷却が必要な場合の中間段である。この段の冷媒は、ネオンに次いで低い沸点を

持つ窒素とする。正圧サイクル（0.1MPa以上）を標準ケースとする。このサイクルは冷

凍サイクルで通常用いられる「蒸気サイクル」で、高温側ストリームも臨界点より低い温

度で、サイクル線図では過熱蒸気以外の部分は両飽和線の内側に収まる。膨張開始点は 2

相（湿り蒸気）なのでタービンではなく、等エンタルピー過程の JT 弁による膨張とする。 

予冷段として用いる窒素サイクルには正圧サイクルと負圧サイクルの 2 種を設定し、

全者を標準例、後者を比較例とした。負圧サイクルとは圧縮器入口またはサイクル全体で

標準大気圧よりも低い圧力の部分があるサイクルであるが、圧縮率が高くなる、大気中の

水蒸気がサイクルに侵入し、腐蝕の原因となる等の問題から一般的ではない。しかし比較

ケースの窒素負圧サイクルの温度スイング幅が広がるので次の Cryo-cooling サイクルの

温度スイング幅、圧縮比及び所要仕事が小さくなり（Table 3.1 中の Breakdown 比較）、

システム全体のエクセルギー効率が向上する。負圧サイクルの先行例としては水を冷媒

として圧縮機入口の状態量が 7℃, 0.9kPa で作動する冷凍システムを実施形態として示

した特許がある（Sakai et al.,  2012）。 

標準ケースでは 1 気圧下での沸点 77K の窒素を圧縮するとし、窒素サイクルにより冷

却される段の低温プロセスは＋2K の 79K 以上に設定する。これに対し、比較ケースで

は、窒素気体の限界的低圧 P = 0.0174MPaでの沸点である 65K＋2aKの 67K 以上に設

定した。受冷プロセスの最低温度（膨張タービン入口）は LNGによる冷却が可能な 113K

とした。 

Cryo-cooling（79K～33K領域） 

上記窒素サイクルの中での低温プロセスの温度が 77K（比較ケースでは 65K）なので、

予冷サイクルの中で最低温度の段の膨張プロセスは 79K（比較ケースでは 67K）から 33K

まで温度が降下するように設定した。このサイクルでは窒素サイクルから受冷し、水素



学位論文原稿 名久井 恒司 February 15, 2019 

41 

 

液化サイクルに与冷する。水素液化の予冷プロセスは熱交換を行う温度が極低温であるた

め、冷媒として用いることが可能な冷媒は、純物質の中では、ヘリウム、水素およびネオン

のみである。 

以上の予冷サイクルの T-s 線図を Figure 3.5 の左右に示す。ここでは水素を冷媒とする

Cryo-cooling サイクルを用いる例を示し、そのサイクルを冷却する窒素サイクルについて

は正圧サイクルの場合を右に、負圧サイクルの場合を左に示す。等エントロピーの圧縮・膨

張は垂直の縦線で示されるがそれらのネット合計量をエクセルギー変化量とする。 

 

 

3.2.2 で述べたように冷熱授受量を一致させる。その上で、外部から供給する冷熱のエン

タルピーは、本研究のモデルでは冷媒を用いる冷却の最終段である LNGに対する冷熱の要

求量になるが、これを「熱エネルギー効率」の評価指標とする。これは生成される液体水素

1mol当たりの量で示す。 

まず、各冷凍サイクルが１サイクル当たり供給できる正味冷熱量 Hnet@cycleを求める。 

水素液化サイクルにおいては 

Hnet@cycle = Σ[(flow rate)∙ ΔH ]  =  ΔH(2’-e1) + (1- e ) ΔH(e1-3)             (3.5) 

ΔH は添字が示す２か所のエンタルピー差を表す。ただし 2’-e1 はプロセス 2-e1 のうち温度が 300K 以下の部分を指す。 

Cryo-cooling cycle においては 

Hnet@cycle = {[ΔH(2-e1)+(1-e )ΔH(e1-3)]/[ΔH(8-5)+ΔH(6’-7)]}*ΔH(8-5)                     (3.6) 

ただし 6’-7 はプロセス 6-7 のうち温度が 300K 以下の部分を指す。{係数部分}は、水素液化サイクルから要求される冷熱量の Cryo-

cooling１サイクルで供給可能な冷熱量に対する倍率であり、次の「仕事エネルギー効率」の算出にも共通して用いられる。 

他の予冷サイクルも上２式に準じて算出する。 

液体水素 1molを生成する所要液化サイクル数𝑁liq.cycleは 

𝑁liq.cycle =
1

(1−e)𝜆
                           (3.7) 

であり、これを用いて効率評価対象の全冷熱要求量 Htotal req.は 

Htotal req. = cooling heat by LNG=Nliq.cycle∙ΣHnet@cycle                  (3.8) 

となる。この量が少ない設計ほどシステム全体の「熱エネルギー効率」が高いと言える。 

 

また「仕事エネルギー効率」は、総エクセルギー変化量で評価する。 

ここで各工程のエクセルギー変化∆𝜀は等エントロピー過程（理想的圧縮／膨張タービン）

の場合、 
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∆𝜀 = Δ𝐻 − 𝑇0 ∆𝑆 = Δ𝐻                                     (3.9) 

等エンタルピー過程（理想的膨張弁）の場合、 

∆𝜀 = Δ𝐻 − 𝑃0 Δ𝑉 − 𝑇0  ∆𝑆 = −𝑃0 Δ𝑉 − 𝑇0  ∆𝑆               (3.10) 

による。ただし T0 = 298.15K, P0 = 0.101325MPa 

水素液化サイクルでの圧縮機の流量を 1(mol)とすると膨張機の流量は e である。等エ

ントロピー理想的圧縮・膨張仕事は(3.9)式に示すようにΔH なので１サイクル当たり正

味仕事 Wnet@cycle は式(3.11-3.12)で表される。 

水素液化サイクルにおいては 

Wnet@cycle = Σ[(flow rate)∙Wcomp./exp.]  =  ΔH(1-2)+ e ∙ΔH(e1-e2)           (3.11) 

Cryo-cooling cycle においては 

Wnet@cycle = {[ΔH(2-e1)+(1-e )ΔH(e1-3)]/[ΔH(8-5)+ ΔH(6-7)]} *[ΔH(5-6)+ ΔH(7-8)] 

 (3.12) 

他の予冷サイクルも上２式に準じて算出する。 

累積所要仕事量𝑊cum.は 

𝑊cum. = 𝑁liq.cycle ∙Σ𝑊net@cycle =
1

(1−𝑒)𝜆
∙Σ𝑊net@cycle   (3.13) 

Table 3.1 Cooling heat by LNG and Net work-required 

Positive-pressure case  Negative-pressure case 

Htotal req. : Cooling heat by LNG [kJ/molH2]  Htotal req. : Cooling heat by LNG [kJ/molH2] 

e 
(Expander input rate) 

0 0.1 0.5 0.669  0.875 Breakdown  
case : e=0.5, 

IR=H2 

 e 
(Expander input rate) 

0 0.1 0.5 0.640 0.875 Breakdown  
case : e=0.5, 

IR=H2 Claude cycle - - - - 0.0   Claude cycle - - - - 0.0  

Intermediate 
refrigerant 

(IR) 

H2 12.8  12.5  10.4  8.1  0.0  
LNG 
cooling 

5.9   

Intermediate 
refrigerant 

(IR) 

H2 18.0  17.5  13.3  9.7  0.0  
LNG 
cooling 

5.9  

He 12.5  12.3  10.3  8.1  0.0  
Pre-cooling 
by N2 

1.8   He 9.7  9.7  9.7  9.7  0.0  
Pre-cooling 
by N2 

3.4  

Ne 24.5  23.6  16.4  8.1  0.0  
Cryo-
cooling 

2.7   Ne 32.9  31.5  19.9  9.7  0.0  
Cryo-
cooling 

4.1  

                   

Wcum. : Net work required [kJ/molH2]  Wcum. : Net work required [kJ/molH2] 
e 

(Expander input rate) 
0 0.1 0.5 0.669  0.875 Breakdown  

case : e=0.5, 
IR=H2 

 e 
(Expander input rate) 

0 0.1 0.5 0.640 0.875 Breakdown  
case : e=0.5, 

IR=H2 Claude cycle - - - - 153.3   Claude cycle - - - - 153.3  

Intermediate 
refrigerant 

(IR) 

H2 26.8  28.6  42.7  58.9  0.0  
H liq cycle 
work 

39.5   

Intermediate 
refrigerant 

(IR) 

H2 27.0  28.7  42.4  54.3  0.0  
H liq cycle 
work 

39.5   

He 28.3  30.0  43.5  58.9  0.0  
Cryo-
cooling 
cycle work 

1.9   He 24.9  26.7  41.4  54.3  0.0  
Cryo-
cooling 
cycle work 

0.3  

Ne 38.1  39.2  48.4  58.9  0.0  
N2 pre-
cooling  
cycle work 

1.2   Ne 43.2  43.9  49.4  54.3  0.0  
N2 pre-
cooling  
cycle work 

2.6  

{係数部分}は、水素液化サイクルから要求される冷熱量の cryo-cooling１サイクルで

供給可能な冷熱量に対する倍率 
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熱交換、圧縮・膨張の各プロセスを含むシステムにおいては、膨張タービンと圧縮コンプ

レッサーの最適組合せを模索する研究もある（Onishi, 2014）が、本研究では組み合わせで

はなく、全ての膨張・圧縮装置の仕事の累積量で評価する。 

累積量は正味所要動力（Figure 3.7(b)𝑊cum.）であり、系全体のエクセルギー損失量でも

ある。 

 

本モデルでは、上記冷媒の種別と分留比率 e の値がエネルギー効率の良否を決定づける

ことが分かった。低温側予冷段で用いる冷媒の比較に関して得られた知見は、次のとおりで

ある。 
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 サイクル条件設定の適正検証 

冷凍サイクルの設計にあたって温度・圧力の範囲は、状態方程式に計算可能範囲、圧

縮開始は気体（または超臨界）であるといった相による制約、および材料強度の限界、安

全性といった工学的要請から制約される。逆ブレイトンサイクルを基本とする場合の可

能な範囲を Ts（温度-比エントロピー）線図上に飽和液曲線および飽和蒸気曲線とともに

示すと、Figure 3.6の色づけされた範囲内になる。 

 一般的に冷凍サイクルでは、蒸発潜熱を活用するため、T-s 線図および P-h（圧力-比

エンタルピー）線図の圧縮プロセス以外の大部分は飽和液曲線および飽和蒸気曲線の内

側に描かれるが、水素液化の与冷サイクルは、その領域を外れ、T-s図の高温・高エント

ロピー側、P-h図では高エンタルピー側に設定せざるを得ない。逆ブレイトンサイクルの

一種であるクロウドサイクルはこの範囲の全域を使うことによって外部冷熱を不要とす

る巧みな設計と言える。 

本研究のモデルで受冷プロセスの最低温度を 33Kと設定した。REFPROP の物性デー

タに基けば約 33K、2MPa の超臨界状態から急速に圧力を下げると一旦液体に変化し（実

際には平衡にはならないので過冷却状態）、およそ 31K、0.97MPa 以下で二相状態にな

り、大気圧まで圧力を下げれば約 20.3K まで温度が低下し、液体の収率は高くなる。た

だし、(i)実際には平衡状態ではないので過冷却の状態から膨張を開始するのが通例、(ii)

測定が極めて困難な温度・圧力領域なのでデータベースによっては数値が異なる、等の

理由によりこうした限界的な条件の数値は違ったものが複数得られる可能性はある。こ

の受冷プロセスに対応する与冷プロセスはピンチ温度幅を 2K とすると沸点が 31K 以下

の物質を冷媒とする必要がある。一般に圧力を下げれば沸点は低下するが、可能な範囲

には下限がある。窒素を冷媒とする予冷段では比較例として、状態方程式による計算可

能限界の𝑃 = 0.0174Mpa、𝑇 = 65K という負圧の条件で試算を行った。負圧サイクルには

Figure 3.6 Feasible region of fluid of refrigeration cycle 
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大きな圧縮比、大気中の水蒸気の進入等の実用上の課題はあるが、理論的にはエクセルギー

損失低減の可能性がある。他の段では大気圧でも所要の与冷温度を実現できる。 

上述のように、理想的なサイクルのみによるシステム構築を妨げる要因はあるが、本モ

デルの試算により中間与冷の各段のエクセルギー損失を最小化することによりエネルギー

効率を高めることが可能であることが分かった。クロウドサイクルに比べて効率を高める

ことができたこともその裏付けの一つである。 

上述のように、理想的なサイクルのみによるシステム構築を妨げる要因はあるが、本モ

デルの試算により中間与冷の各段を最適化することによりエネルギー効率を高めることが

可能であることが分かった。クロウドサイクルに比べて効率を高めることができたことも

その裏付けの一つである。 

 冷媒選択 

分子量の大きい物質との混合冷媒はタービンによる圧縮・膨張を容易にする（Fukano et 

al., 2000）。本モデルで低温側予冷段の膨張温度領域と設定した温度（67K～33K）でネオ

ンとヘリウムの混合流体 nelium を冷媒として用いる研究（Berstad et al., 2000）もある。

neliumの有用性は、ヘリウムの長所である熱力学的特性と比重の高いネオンと混合するこ

とによりタービン式の圧縮器または膨張器の翼を回転できるという点にある（Quack, 

2014a）。Figure3.7 に示されるようにネオンを冷媒とした場合に他の冷媒の場合よりも効

率が低いのは、ネオンの冷凍サイクルでは、エンタルピー及びエントロピーの差を大きく変

化させることが難しいからである（Appendix 3参照）。本研究では neliumのシミュレーシ

ョンは行わなかったが、その熱力学的物性はネオンとヘリウムの中間にある（Quack, 2015）

ものであるから冷媒としての特性評価はおおよそ推測できる。本研究の計算で状態量を得

た REFPROP ではヘリウムとネオンの混合物の物性は得られないため、nelium のシミュ

レーションは行わなかったが、その熱力学的物性はネオンとヘリウムの中間にあるとする

Figure 3.7  Cooling Heat Requirement and Net Required Work 



学位論文原稿 名久井 恒司 February 15, 2019 

46 

 

Quack et al.（2014a）によれば冷媒としての特性評価はおおよそ推測できる。とくに熱交

換における重要な因子である nelium の比熱や圧縮に関する諸元がヘリウムとネオンの中

間の値になっていることから混合物の冷凍に関する効率がヘリウムとネオンの中間に位置

すると考えられる。Δh（等エントロピー過程におけるエンタルピー差）もその一つで、この

場合は仕事を表し、エクセルギー差にも等しいことからエクセルギー効率も中間に位置す

ると言ってよい。熱交換効率のもう一つの決定的要因である比熱については、熱交換効率を

重視するならばネオン比率は低い方が望ましいが、混合物の比熱は比率の割にはヘリウム

に近いことから極端に低くする必要はないと考えられる。翼回転速度等の圧縮に関するパ

ラメータはネオン比率が高い方が有利であり、例えば比率 50/50であれば、熱交換効率はヘ

リウムに近く、混合物の実用性を示すものと考えられる。 

水素液化サイクル中の膨張に回す比率 e が 0.5 から 0.642 の範囲ではネオンを冷媒とす

るケースの効率が水素又はヘリウムに近づくので密度が高いというネオンの特性を利用す

る可能性が高くなるのでこの範囲では nelium の利用可能性も高くなると考えられる。 

 

水素液化システムの総エクセルギー損失量は各サイクル段の所要動力の総和であり、冷

媒流量はサイクル間での熱交換量のバランスで決まる。冷却できる温度範囲は各段で用い

る冷媒種で決まる。これら諸条件の下、各サイクルの最適化を行った。相変化や状態方程式

の限界といった種々の制約から連続的に変化するパラメータで最適点を発見することは不

可能で、試行錯誤により各サイクルの最高効率条件を求めざるを得ない。そのような制約が

ある中でも、最低温度領域段の水素液化サイクルの分流比率 e は、連続的に変化できるパラ

メータであることが判明し、e の変化に応じてシステム全体にわたっての冷熱必要量（エン

タルピー）およびエクセルギー消費量を計算することができた。その結果、冷熱必要量とエ

クセルギー消費量はトレードオフ関係にあることが分かったので所望の最適条件を得るこ

とができる（Figure 3.7）。 

また、低温域予冷段の冷媒種の比較も行った結果、水素とヘリウムの差は小さく、両者

はネオンに大きく勝っているが、e の値によっては 3者の差が小さくなる場合もある。これ

は分子量が大きいネオンまたはネオンを含む混合流体を用いて圧縮・膨張タービンブレー

ドを効率的に回転させるための条件を示唆している。 
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General conclusions  
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Htotal req = 
1

(1−e)𝜆
ΣHnet@cycle                                                  (4.1) 

Wcum. = 
1

(1−e)𝜆
ΣWnet@cycle                                                     (4.2) 
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[ ]内の数字は Table 2.1 及び Table 2.7中の同番号の箇所に対応。 

【計算１】トルエンの水素添加 

 

 原料を環境温度 To から反応温度 Tr まで加熱するエネルギー（ΔHpre=Qpre）に対応した

内部エネルギーの増加がある。その正味増加分がこの過程でのエクセルギー消費となる。定

圧条件下での内部エネルギー変化であるエンタルピー変化が加熱プロセスでのエクセルギ

ー消費となる。エンタルピーは熱容量の積分として下記データを用いて次のように計算さ

れる。 

C7H8(TOLliq) + 3H2(g)  → C7H14(MCHg) 

液体の Cp = C1+C2T+C3T2  (J/kmol)  

 C1 C2 C3 

C7H8 140140 -152.3 0.695 

C7H14 131340 -63.1 0.8125 

出所：データ Perry’s Chemical Engineers’ Handbook 8th edition (PCEH) Table 2-153 

気体の Cp=C1+ C2(C3/T/sinh(C3/T))2+C4(C5/T/cosh(C5/T))2  (J/kmol) 

 C1(×1E-05) C2(×1E-05) C3(×1E-03) C4(×1E-05) C5 

C7H8 0.5814 2.863 1.4406 1.898 650.43 

C7H14 0.9227 4.115 1.6504 2.9006 779.48 

H2 0.27617 0.00956 2.466 0.0376 567.6 

N2 0.29105 0.086149 1.7016 0.0010347 909.79 

出所：データ PCEH Table 2-156 

気化熱=C1(1 – Tr)^C2, Tr = T/Tc 

 C1×1E-07 C2 Tc(K) 

C7H8 0.5814 2.863 1.898 

C7H14 0.9227 4.115 2.9006 

出所：データ PCEH Table 2-150 

トルエン液体 25℃→110.6℃ ∫ CpdT = 14.503kJ/mol (4.834kJ/molH2) 

トルエン気化熱（@110.6℃）33.365kJ/mol (11.121kJ/molH2) 

トルエン気体 110.6℃→200℃  
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∫ CpdT = 105(C1+ C2(1000C3/T/sinh(1000C3/T))2+C4(C5/T/cosh(C5/T))2 

1000C3/T = A(T), C5/T = B(T)と置く。 

∫ CpdT = 105∫ [(C1+ C2(1000C3/T/sinh(1000C3/T))2+C4(T/cosh(C5/T))2)]dT 

= 105∫[C1+ C2(A(T)/sinh(A(T)))2+C4(B(T)/cosh(B(T))2)]dT 

定積分(T1 = 110.6℃, T2 = 200℃) 

= 105[C1T] (T1～T2) + 105[C2*1000C3/tanh(A)] (A(T1)～A(T 2))+ 105[C4* (-C5tanh(B(T))) 

(B(T1)～B(T 2)) 

= 13.411 kJ/mol (4.470kJ/molH2) 

水素気体 25℃→200℃ 同上の定積分 ∫ CpdT = 5.096kJ/molH2 or 15.287kJ 

加熱合計 76.566kJ(25.522kJ/molH2[1]) 

 

 加圧により等温条件下での圧縮仕事に対応する内部エネルギーが増加する。閉じた系の

断熱圧縮仕事は内部エネルギーの増加に等しい。原料 nモルを大気圧 P0から反応圧力 Prま

で加圧する仕事 ΔW=nRTln(Pr/P0)が圧縮された系の内部エネルギーの増加となるが、膨張

仕事が利用されなければ損失となる。本稿ではこの仕事量をエクセルギー損失に加算する。 

4mol, 200℃理想気体の加圧 101kPa→1000kPa   

nRTln(P2/P1) = 4*8.314*473.15*ln(1000/101) = 36.07481kJ(12.025kJ/molH2[2]) 

加熱と加圧によるε消費の合計 112.641kJ(37.547kJ/molH2) 

 

 発熱反応では温度を一定に保たなければ条件が変化し、反応が進まなくなるので熱は除

去するものとする。反応熱 Qrをその場で利用する方策も考えられなくもないが、ここでは

一旦蓄積し、別の場で利用するものと仮定し、エクセルギー率を乗じた値を有効エネルギー

（エクセルギー）とする。 

200℃における反応発熱のエクセルギー 

Δε = -Qr (1 - T0 / Tr ) =-212.29*(1-298.15/473.15) = -78.518kJ (-26.173kJ/molH2[9]) 

出所：データ HSC 

 

 生成物として 200℃の MCH 気体 1mol が得られる。キャリアとしては環境温度 T0まで

冷却されるが、その過程で熱エクセルギーが利用される場合、その量は、Δε = -∫ Cp(1-

T0/T )dT = -7.092kJ (-2.364kJ/molH2[10]) 
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【計算２】MCH の脱水素 

 

C7H14(MCHg) → C7H8(TOLg) + 3H2(g)  

 前節計算１と同様に PCEHの表により定圧モル熱容量及び気化熱を求める。 

MCH液体 25℃→100.9℃  

∫ CpdT = 15.355kJ/molMCH 

MCH気化熱（@100.9℃）31.280kJ/molMCH（10.427kJ/molH2） 

MCH気体 100.9℃→300℃  

∫ CpdT = 43.520kJ/mol（14.507kJ/molH2） 

加熱合計 90.155kJ/molTOL（30.052kJ/molH2[1’]） 

吸熱反応 

Δε = ΔH (1 - T0 /T) = 214.863*(1-298.15/573.15) = 103.091kJ (34.364kJ/molH2 [3]） 

出所：データ HSC 

加熱と反応吸熱供給によるε消費の合計 193.246kJ/mol(64.415kJ/molH2) 

生成物の熱エクセルギー差 

トルエン気体 300℃→25℃ 

Δε = -∫ Cp(1-T0/T)dT = -12.963kJ/molTOL 

水素気体 300℃→25℃ 

3Δε = -3∫ Cp(1-T0/T)dT = -3×7.0251kJ 

ΣΔε = -19.988kJ(-6.663kJ/molH2[10’]) 

なお、トルエン気化熱（@25℃）は、 

ΔH = -38.000kJ/molTOL だが環境温度下なので Δε = 0 

【計算３】アンモニアの合成 
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0.5N2(g) + 1.5H2(g) → NH3(g)  

気体の Cp = C1+ C2(C3/T/sinh(C3/T))2+C4(C5/T/cosh(C5/T))2  (J/kmol) 

 C1(×1E-05) C2(×1E-05) C3(×1E-03) C4(×1E-05) C5 

H3N 0.33427 0.4898 2.036 0.2256 882 

H2 0.27617 0.00956 2.466 0.0376 567.6 

N2 0.29105 0.086149 1.7016 0.0010347 909.79 

出所：データ PCEH Table 2-156 

窒素気体 25℃→525℃  

∫ Cp dT cal/molK = 14.988kJ/molN2 

水素気体 25℃→525℃  

∫ Cp dT cal/molK = 14.555kJ/molH2 

加熱合計 14.988*0.5+14.555*1.5 = 29.326kJ/molNH3（19.551kJ/molH2） 

2mol, 525℃理想気体の加圧 101kPa→20000kPa   

nRTln(P2/P1) = 2*8.314*798.15*ln(20000/101) = 70.185kJ（46.790kJ/molH2[2’’]） 

アンモニア気体 25℃→アンモニア液体 25℃  

0.1MPa→1MPaの仕事（等温圧縮） 

∫ PdV = RTln(V/V0) = 8.314*298.15*ln(1/0.1) 

= 5.708kJ/molNH3（3.805kJ/molH2[5]） 

加熱と加圧によるε消費の合計 29.326+70.185+5.708 = 105.219kJ/molNH3

（70.146kJ/molH2） 

525℃における反応発熱の有効エネルギー（エクセルギー） 

Δε =ΔH (1 - T0 /T) =106.911/2*(1-298.15/798.15) =33.487kJ (22.325kJ/molH2 [9’]） 

出所：データ HSC 

生成物として得られる 525℃のアンモニア気体が環境温度（298.15K）に対して持つ熱エ

クセルギーは 

Δε = -∫ Cp(1-T0/T)dT = -9.358kJ(-6.238kJ/molH2[10”])。 

【計算４】アンモニアの分解 

NH3(g) → 0.5N2(g) + 1.5H2(g)  

アンモニア気体 25℃→425℃  
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∫ CpdT (Tv25～425) = 16.795kJ/molNH3 (11.197kJ/molH2[1’’’]) 

吸熱反応 

Δε =ΔH (1 - T0 /T) =104.853/2*(1-298.15/698.15) =30.037kJ (20.0249kJ/molH2 [3’]） 

加熱と反応吸熱供給によるε消費の合計 

16.795+30.037 = 46.832kJ/molNH3 (31.222kJ/molH2) 

出所：データ HSC 

生成物の熱エクセルギー差 

窒素気体 425℃→25℃ 

Δε = -∫ Cp(1-T0/T)dT = -4.373kJ/molN2 

水素気体 425℃→25℃ 

Δε = -∫ Cp(1-T0/T)dT = -4.268kJ/molH2 

ΣΔε = -8.589kJ(-5.726kJ/molH2[10’’’]) 

【計算５】水素液化のエクセルギー損失 

 

 kJ/g kJ/molH2 

Hi 3.9318 7.942236 

Hf 0.44606 0.901041 

Sf 0.022006 0.044452 

Si 0.053377 0.107822 

出所：データ REFPROP ver. 9.1 

 

normal:para=2:1 の混合で 50%paraになるので para50%の等圧熱容量は、 
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Cp=CpNormal (2/3)+CpPara (1/3)  

paraH 1500kPa n-H 1500kPa  para50%-H 1500kPa 

T(K) Cp(kJ/g-K) T(K) Cp(kJ/g-K) T(K) Cp(kJ/g-K) 

30 0.00641 30 0.006254 30 0.006306267 

77 0.0074313 77 0.006584 77 0.010681 

出所：データ REFPROP 

仕事：カルノー効率の逆数倍 

Wn-p = (TH /(TH - TL))*Q=(TH/ΔT ）*Q =TH*Cp 

Wn-p = W(77K)+W(30K) = 1.66132274 + 0.4173304 = 2.0786531 kJ/molH2 

理論液化所要仕事 WLiq +Wn-p = 28.013 kJ/molH2[5] 

参照液化所要仕事 上記×３ = 84.040 kJ/molH2[5] 

ボイルオフ 0.1%/day×20days×237.2kJ/mol = 4.7 kJ/mol[8] 

利用可能冷熱エクセルギーは、 

ΔH-T0ΔS=-22.520kJ/mol（状態量のデータ出所 REFPROP） 

【計算６】タンカー輸送の燃料消費 

IMO(2014)のタンカータイプ別 dwt、平均航行距離、平均燃料消費量を用いた（データ出

所：文献 IV）。C 重油発熱量 40MJ/litre, C重油比重 0.9618 と置いた。有機ケミカルハ

イドライド及びアンモニアは、ケミカルタンカーを用いると仮定した[6]。液体水素タンカ

ーは、dwt6676 トン（天然ガス 9.4万 Nm3）の比較的小さな LNG船の燃料消費量を参考

とし、その２倍の燃料を消費すると想定した[7]。また、「航路の長短によって、燃料や水

の保有量も異なるので一概には言えないが、ほぼ載貨重量トン数の 90％の貨物が積載でき

る」（文献 川崎汽船）として貨物重量は dwt(dead weight tonnage)の 90%とした。 

有機ハイドライト（ケミカルタンカー）の燃料消費  

= IMOデータによる燃費（TJ/10000km）×1000/(dwt×0.9×化合物中水素分子量比/1 モル

水素質量) = 28.27×1000/(42605×0.9×6/98/2.02) = 24.325 kJ/molH2 

液体アンモニア（ケミカルタンカー）の燃料消費 

= 28.27×1000/(42605×0.9×3/17/2.02) = 8.439 kJ/molH2 

液体水素タンカー の燃料消費 

= 29.71×1000/(11360×0.9/2.02) = 5.870 kJ/molH2 
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【計算７】水素圧縮のエクセルギー損失 

 

REFPROP より、初期状態（25℃、大気圧）及び段階別圧縮圧力の水素の状態値からエク

セルギー値を得た。 

P (Mpa) 0.10 20 45 82 70 0.10 

Exergy (KJ/mol) 0 13.43 15.83 17.91 17.33 0 

プレクールは、25℃と－40℃のエクセルギー差から 

-(R*(233-298.15-LN(233/298.15)))/1000 = 1.87kJ/molH2 

ただし R（気体定数） =  8.3145 J/Kmol 

 

断熱圧縮：PV(Cp/(Cp-R))=一定 及び理想気体を仮定すると、 

圧縮仕事は 

W圧縮 = Cp*T*((P2/P1)^(R/Cp)-1) 

また、「水素の事典」（水素エネルギー協会編）の圧縮係数より、圧縮圧力範囲の圧縮係数 Z

を補間（下表）し、 

P (Mpa) Z =PV /RT 

0.101～20 1.061259 

20～45 1.204848 

45～80 1.409055 

Wを求めた（下表）。 

P (Mpa) 0.10 20 45 82 

圧縮エクセルギー損失

(KJ/mol) 
 30.87 2.26 1.62 

Z による補正  32.76 2.73 2.29 
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水素液化システム中、最低温段の水素液化サイクルにおいては標準状態の気体水素

（P=0.101325MPa, T=298.15K）を圧縮する。次にジュールトムソン弁で膨張させて得ら

れる気液 2 相水素を分離して液体水素を得る。気相は冷媒として循環させる。また冷却途

中の気体を分流(図中のプロセス e1-e2)し膨張タービンで冷却する。この冷却された気体も

冷媒として循環させる。これら冷却されて冷媒として用いる水素の与冷能力が十分で外部

からの冷却が不要で、水素のみの循環で液化サイクルとして完結するのがクロウドサイク

ルである。 

ここで与冷（cooling heat source）とは、冷熱を供給することで、冷凍サイクルの中で冷

熱を与える、すなわち熱を奪うことを指すが、具体的には熱交換器で他方の流体を冷却する

ことである。一般的な冷凍では蒸発潜熱を利用するが、本システムでは後述するようにそれ

に限らず顕熱による熱交換も含む。逆に受冷（cooling heat sink）とは、冷熱を需要するこ

とで、冷熱を受ける、すなわち熱を与えることで、具体的には熱交換器で他方の流体により

冷却することであり、冷熱需要量を他方の流体が供給しなければならない。受冷、与冷のバ

ランスの条件からシステム各部の流体の循環量が決まる。本稿では、与冷にはプラス（+）

の符号を、受冷にはマイナス（-）の符号を付す。 

本モデルの場合、ジュールトムソン膨張での液化率（λ）が約 0.567であり、これを前提

にクロウドサイクルとなるための最小の分流比率（e）を求めると約 0.875であった。λは、

一般的に湿り蒸気乾き度を比エンタルピーの比例配分から求めるのと同様に、飽和液、飽和

蒸気および 2相状態のエンタルピーから求める。 

e >=0.875 とすると、外部から受冷する必要はなくなるが、1サイクル循環する流量は多

くなる。e=0.875 の場合は約７%しか液化されないので、液体水素を 1 モル得るために約
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14.1 モルの流体を循環させなければならない。圧縮仕事は流量に比例するのでそれに伴い

エクセルギー変化量も増加する。 

水素の状態にはオルト水素とパラ水素があり、平衡混合比は温度に従う。298K の気体で

はパラ水素比率は 25％（ノルマル水素）だが、液体（大気圧下での沸点である 20.4K以下）

ではほぼ 100%で、オルト水素は数日間かけて自発的に発熱を伴いつつパラ水素に転換し、

発熱により液体水素の一部は気化する。気化を防ぐために触媒を用いてオルト水素をパラ

水素に転換する必要があるが、その際の発熱を冷却（除熱）することが必要となる。この転

換・除熱はジュールトムソン膨張の前に行なう。平衡比率を維持しながら転換すると所要熱

交換量が最小になるとされているが、本システムでは上述のように液化サイクル中に冷却

された水素気体が混合されているので、循環流体のパラ水素比率と温度に応じた平衡パラ

水素比率とを比較し、サイクルのうち前者が後者より高くなっている箇所で転換・除熱を行

うとし、所要除熱量を計算する。 

予冷（precooling）サイクル：e <0.875 の場合は、水素液化サイクルの外部から受冷する

必要がある。ジュールトムソン膨張の入口（図中の箇所 3）として適切な温度まで水素液化

サイクルのうち受冷プロセス（図中の 2-3）の水素を冷却その外部サイクルも水素液化サイ

クルと同様に低温の与冷プロセス（例えば 8-5）と高温の受冷プロセス（例えば 6-7）とを

含む。 

例えば受冷プロセス 2-3と与冷プロセス 8-5の間で熱交換を行うのだが、与冷プロセスの

少なくとも一部は受冷プロセスの最低温度よりも低く設定する必要がある。全温度領域で

熱交換が行われ、熱の総授受量をバランスさせる必要もあるが、これら条件を満たすことの

確認は Th（温度-比エンタルピー）図で行う。熱交換が実用的に行われるために最接近箇所

（ピンチポイント）での温度差を２K以上取るようにした（巽(2002)）。 

なおプロセス 2-3 は常温（298K）より高い温度領域を含むので、+2Kの 300K 以上は環

境温度の大気または水等によって冷却するものとし、本研究では 300K 以下の流体の冷却

に要する冷熱および動力について計算し、考察した。 

水素液化の予冷プロセスは他の多くの冷凍とは冷媒の種類やサイクル中の相が異なる。

多くの冷凍サイクルではサイクル中の液化サイクルは熱交換における熱の授受量を大きく

するため蒸発潜熱と凝縮潜熱を利用する。そのため、Ts（温度-比エントロピー）線図及び

Ph（圧力-比エンタルピー）線図の圧縮プロセス以外の大部分は飽和液曲線及び飽和蒸気曲

線の内側に描かれる。しかし水素液化の予冷プロセスにおいては、受冷プロセスの最低温度

は極めて低く、これを圧縮-膨張サイクル中の与冷プロセスとすることのできる流体の種類

は限られている。本研究のモデルで受冷プロセスの最低温度を 33K と設定したのは、これ

以上低くすると同じ圧力で液化してしまうため膨張による液化ができなくなる限界である

ためであるが、逆に高くすると液化率が低くなり圧縮動力を発生させるためのエクセルギ
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ー損失が過大になる。この受冷プロセスに対応する与冷プロセスは最小温度ギャップを 2K

とすると沸点が 31K 以下の物質を冷媒とする必要がある。一般に圧力を下げれば沸点は低

下するが、その点を考慮しても条件を満たす冷媒は、知られた物質（PCEH(2007)および

NIST REFPROP（2009）で物性を確認可能な物質）の中では、ヘリウム、水素及びネオン

のみである。水素よりも沸点の低いヘリウムを水素の沸点以下に冷却することは冷凍段数

が増加する等の理由でヘリウムは冷媒としては用いない。したがって本研究では水素及び

ネオンを冷媒とするサイクルをモデルのケースに含める。これらのサイクルでは高温側の

受冷プロセスの最低温度は次段の冷凍サイクルの与冷プロセスの温度で決まる。次段サイ

クルの冷媒としてはネオンに次いで低い沸点を持つ窒素（P=0.0174MPa で約 65K。これよ

り圧力を下げると状態量が計算できないので下限である。）とする。なお、窒素の次に沸点

の低い物質は一酸化炭素であるが、猛毒性等の理由により冷媒の候補とはしない。 

水素またはネオンによる冷凍サイクルの受冷プロセス（ネオンの場合 4-5）の最低温度は

上記条件での窒素の沸点より 2K 高い 67K 以上とする。ただし与冷サイクルに蒸発潜熱を

利用する場合には最低温度を 33K 以下にはできないので、ネオンの前段階の冷凍サイクル

として用いる他はない。蒸発潜熱を用いないならば、クロウドサイクルの気体領域（Ts 図

の高温・高エントロピー側。P-h 線図では高エンタルピー側）のように等圧プロセスでの顕

熱による熱交換による与冷を行う。 

窒素サイクルは受冷プロセスの最低温度（膨張タービン入口）を 113Kとしても与冷プロ

セスで蒸発潜熱を広く使えることができる。113Kはメタンの大気圧（0.1013MPa）におけ

る沸点 111Kより 2K高いこの温度をモデルにおける膨張タービン入口に設定する。こうし

て窒素サイクルの冷熱源として利用されていない部分が多い LNG(成分の大部分がメタン

である天然ガスを液化したもの)冷熱を用いることができるので、窒素サイクルを本研究で

評価する対象の最終段階とする。熱効率を評価する指標として LNGによる冷熱の要求量を

用いる。この量が少ない設計ほど熱効率が高いと言える。また正味圧縮仕事（圧縮仕事 – 膨

張仕事）の総量をエクセルギー効率とする。本研究で想定するモデルでは圧縮または膨張仕

事はエクセルギー変化量に等しい。 

エクセルギー変化Δεは 

等エントロピー過程（理想的圧縮／膨張タービン）では 

Δε=ΔH-T0ΔS=ΔH 

等エンタルピー過程（理想的膨張弁）では 

Δε=ΔH-P0ΔV-T0ΔS =-P0ΔV-T0ΔS 

ただし T0ΔS＝298K, P0=0.1013MPa と置いた。 
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Appendix 3  Detailed simulation result of the liquefaction model in Chapter 3  

第 3章のシミュレーション結果 

Further to the description of the summary of simulation results of the liquefaction 

system and selected figures of cooling cycles in the third chapter, this section gives total 

thermal (enthalpy) balance, cumulative required work and numerical data of each 

cooling cycle. 

In order to liquefy hydrogen by cooling in gas refrigeration cycle, gas must be cooled 

below inversion temperature followed by further cooling by rapid expansion. As in the 

case with the model applied in this study where liquid hydrogen is produced through 

Joule-Thomson expansion, hydrogen gas should be cooled as low as the critical 

temperature (approximately 33K) before expansion, because the Joule-Thomson effect 

takes place in isenthalpic process (See the central graph in Figure 3.5).  

Among pure fluids, only helium, hydrogen or neon could give cooling heat continuously 

to "cryo-cooling cycle" down to as low temperature as 33K. There are again limited 

numbers of candidates of pure fluids for refrigerant to cool "pre-cooling cycle", such as 

argon, carbon-monoxide, oxygen, nitrogen and fluorine. Nitrogen is chosen from the 

aspect of safety and economy among the candidates. It's to be noted that cooling heat to 

cool nitrogen cycle is given by LNG vaporization heat from outside the system. 

In order to pursue the possibility to reduce the amount of cooling heat from outside (LNG 

vaporization heat) and the amount of externally supplied work (net work-required), the 

"negative pressure case" where a part of the nitrogen cycle is in lower pressure than 

atmospheric pressure was compared with the "positive pressure case" where the lowest 

pressure point is in atmospheric pressure. As in the Table 3.1, the result suggested that 

the negative pressure cycle (i) contributes little to the reduction of cooling heat, increase 

in most cases, (ii) improves work efficiency in the limited area near the upper limit of 

expander input rate (branch flow rate) "e". 

第３章においては液化システムモデルのシミュレーション結果概要および各冷凍段のサイクル図の一部

を選択して記述した。本項では全体の熱バランス、累積所用仕事及び冷凍各段サイクルの数値を記載する。 

気体冷凍法で水素を液化するには、気体を逆転温度以下に冷却した後、気液混合相に向けて急速に膨張

させることによってさらに冷却する。本モデルのようにジュールトムソン (JT) 効果によりさらに温度を

膨張させて液体水素を得ようとする場合には、JT 膨張が等エンタルピー過程なので、膨張前に予め等圧下

の熱交換によって概ね臨界温度（約 33K）以下に冷却しておく必要がある（Fig.3.5 の中央の図参照）。 

33K までの「極低温域冷凍サイクル」（cryo-cooling）で連続的に冷熱を供給できる純物質は、ヘリウム、

水素及びネオンの 3 種に限られる。それら 3 種いずれかの物質の冷凍サイクルに冷熱を供給する「予備冷

凍サイクル」（pre-cooling）に用いる純物質の候補もアルゴン、一酸化炭素、酸素、窒素、またはフッ素と

限定的であり、その中で安全性及び経済性の観点から工業的に実用可能な物質として窒素が選ばれる。な

お、窒素サイクルを冷却する冷熱は LNGを気化する際の冷熱を系外から与えるものとする。 

本研究では、極低温域冷凍サイクルの熱交換量及び所要仕事量低減の可能性を追究するため、窒素サイ

クルの一部を標準大気圧より低い負圧とするケース（negative pressure case）を設け、低圧側を標準大気

圧とする正圧ケース（positive pressure case）との比較を行った。結果は、Table 3.1 に示されたように負

圧サイクルとした場合、①熱交換量の削減にはほとんど寄与せず、むしろ増加する、②所要仕事は狭い範

囲（e が許容範囲上限近くにある場合）で改善される、というものであった。 
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Negative-Pressure Case 

H total req. : Cooling Heat by LNG (kJ/molH2) 
    

e 
(expander input rate) 

0 0.1 0.3 0.5 0.640  0.875 Breakdown  
case : e=0.5, IR=H2 

Claude Cycle - - - - - 0.0  

intermediate 
refrigerant (IR) 
in cryo-cooling 

H2 18.0  17.5  16.0  13.3  9.7  0.0  LNG cooling 5.9  

He 9.7  9.7  9.7  9.7  9.7  0.0  
Pre-cooling 
by N2 

3.4  

Ne 32.9  31.5  27.3  19.9  9.7  0.0  Cryo-cooling 4.1  

          

W cum. : net work-required (kJ/molH2) 
     

e 
(expander input rate) 

0 0.1 0.3 0.5 0.640 0.875 Breakdown  
case : e=0.5, IR=H2 

Claude Cycle - - - - - 153.3  

intermediate 
refrigerant (IR) 
in cryo-cooling 

H2 27.0  28.7  33.6  42.4  54.3  0.0  
H liq cycle 

Work 
39.5  

He 24.9  26.7  32.0  41.4  54.3  0.0  
Cryo-cooling 
cycle Work 

0.3  

Ne 43.2  43.9  45.8  49.4  54.3  0.0  
N2 Pre-

cooling cycle 
Work 

2.6  

external cooling ambient, LNG, N2 and H2/He/Ne 
ambient, 

LNG 
and N2 

ambient 
only 

  

“Breakdown” cells indicate cooling heat supplied by each stage of refrigeration to produce 

one mole of liquid hydrogen (upper table), and net required work, which is equal to 

exergy consumed, in each stage of refrigeration to produce one mole of liquid hydrogen 

(lower table) for the case where hydrogen is used as intermediate refrigerant and “e” is 

set at 0.5. 

 

-35,000

-25,000

-15,000

-5,000

5,000

0 0.25 0.5 0.75 1

Cooling Heat Requirement

He
Ne
H

H [J/mol-liq.H2] 

20,000

30,000

40,000

50,000

60,000

70,000

80,000

90,000

100,000

0 0.25 0.5 0.75 1

Net Required Work

He
Ne
H

W [J/mol-liq.H2] 

e (expander input rate)[mol/mol] e (expander input rate)[mol/mol] 



学位論文原稿 名久井 恒司 February 15, 2019 

65 

 

 

 

 

 

696.87 

32.94 

20.27 
20.27 

298.15 

67.35 

10.00

100.00

1000.00

0 25 50 75 100 125

Entropy [J/K-mol] 

Temperature [K] 

Temperature is indicated at 
each corner of the cycle, and 
pressure in isobaric process 
is indicated along the 
isobaric line. Dome shape 
saturation lines (phase 
boundary) are also shown. 

Entropy [J/K-mol] 

Temperature [K] 

31.00 

40.52 

33.15 

31.00 30.00

32.00

34.00

36.00

38.00

40.00

42.00

44.00

10 35

P=0.9MPa

Temperature is indicated at 
each corner of the cycle, and 
pressure in isobaric process 
is indicated along the 
isobaric line. Dome shape 
saturation lines (phase 
boundary) are also shown. 



学位論文原稿 名久井 恒司 February 15, 2019 

66 

 

27.1045

104.342

67.0001

27.1044

20

30

40

50

60

70

80

90

100

110

-20 0 20 40 60 80

 

 

 

 

 

 

 

As is indicated in this graph, neon cycle produces smaller entropy (enthalpy as well) 

difference compared to other cycles, which leads to lower efficiency than other 

refrigerants. It is difficult to design a cycle to bring larger entropy or enthalpy difference 

due to pressure and temperature restrictions. 
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Positive-Pressure Case 

H total req. : Cooling Heat by LNG (kJ/molH2) 
    

e 
(expander input rate) 

0 0.1 0.3 0.5 0.640  0.875 Breakdown  
case : e=0.5, IR=H2 

Claude Cycle - - - - - 0.0  

intermediate 
refrigerant (IR) 
in cryo-cooling 

H2 14.7  14.4  13.3  11.4  8.8  0.0  LNG cooling 5.9  

He 12.6  12.4  11.7  10.5  8.8  0.0  
Pre-cooling 
by N2 

2.5  

Ne 25.7  24.7  21.6  16.2  8.8  0.0  Cryo-cooling 3.0  
          

W cum. : net work-required (kJ/molH2) 
     

e 
(expander input rate) 

0 0.1 0.3 0.5 0.640  0.875 Breakdown  
case : e=0.5, IR=H2 

Claude Cycle - - - - - 153.3  

intermediate 
refrigerant (IR) 
in cryo-cooling 

H2 28.1  29.8  34.4  42.8  54.3  0.0  
H liq cycle 

Work 
39.5  

He 30.4  31.9  36.1  43.8  54.3  0.0  
Cryo-cooling 
cycle Work 

0.3  

Ne 41.1  41.9  44.3  48.5  54.3  0.0  
N2 Pre-

cooling cycle 
Work 

3.1  

external cooling ambient, LNG, N2 and H2/He/Ne 
ambient, 

LNG 
and N2 

ambient 
only 

  

“Breakdown” cells indicate cooling heat supplied by each stage of refrigeration to produce 

one mole of liquid hydrogen (upper table), and net required work, which is equal to 

exergy consumed, in each stage of refrigeration to produce one mole of liquid hydrogen 

(lower table) for the case where hydrogen is used as intermediate refrigerant and “e” is 

set at 0.5.. 
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refrigerants. It is difficult to design a cycle to bring larger entropy or enthalpy difference 
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