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本論文の概要 

 

本論文は窒素や硫黄化合物を含む天然ガス用水蒸気改質触媒の開発に関する

研究成果について述べた論文であり、以下の6章で構成されている。 

第1章の「序論」では、天然ガスの利用法の一つとして、分散型定置用電源で

ある家庭用電池システムについて言及し、燃料にパイプライン天然ガス(PNG)

を用いた際、現状の改質プロセスで生じる問題点について述べている。具体的

には、PNGに含まれる不純物である窒素に由来するアンモニア(NH3)の副生や硫

黄化合物による触媒劣化など、家庭用燃料電池システムのプロセス簡易化や低

コスト化の障害となっている諸問題について述べている。 

 第2章の「窒素に由来するアンモニアの副生とその抑制」では、メタン水蒸気

改質反応(SMR)により得られた水素と窒素由来のNH3副生を回避する方法を検

討した。先ず、商業用触媒では、後段の触媒に影響するほどのNH3を副生するこ

とを明らかにした。その対策として、Rh、Pt、Ir触媒を用いれば、SMR活性を維

持しながらNH3副生を大幅に抑制できることを見出した。 

 第3章の「硫黄化合物による触媒劣化と性能の再生」では、天然ガスに含まれ

る硫黄種の中でも、除去が難しいとされているジメチルスルフィド(DMS)を対象

にした。先ず、DMSを含んだ反応ガスによるSMR試験を行い、貴金属触媒の硫

黄耐性を検討した。その結果、Pt触媒に対するDMSの影響は一時的なものであ

り、一部劣化後もDMSの供給を停止することで触媒性能はほぼ完全に回復する

が、α-Al2O3を担体に用いたPt触媒は、DMSを含むSMR中に難燃性炭素種を析出

することを明らかにした。本研究では炭素析出によるSMRの性能低下はみられ

なかったが、炭素種の析出が長期安定性に影響する可能性を指摘した。 

 第4章の「Pt/α-Al2O3上の炭素析出機構の推定とその対策」では、Pt担持量や担

体の影響を検討した。Pt粒子径と難燃性炭素種の析出に相関性があることを見出

し、Pt粒子径が小さいほど炭素析出が抑えられること、担体材料としてγ-Al2O3

やZrO2を用いることでSMR活性を維持しつつ、難燃性炭素種の析出を抑制でき

ることを明らかにした。 

第5章では「結論」として、本研究で得られた成果を総括し、Pt/γ-Al2O3やPt/ZrO2

は窒素や硫黄化合物の影響が少なく、PNGを用いた燃料電池システム向けの水

蒸気改質反応に適していると結論した。本触媒の開発によりプロセスの簡易化

や低コスト化の可能性を示した。 

第6章では「今後の課題」として、本研究では解決に至らなかった問題と、考

えられる改善方法を示した。 
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第 1章 

 

序論 

 

1-1 背景 

 近年、地球の温暖化を引き起こす温室効果ガスの大気放出が世界的に重大な

問題となっている。現状のままでは 100年後の気温は 2~6 ºC 上昇するという予

測やグリーンランドの氷床が溶け、海抜が約 6 mも上昇するという予測もある。

この問題の対策の 1 つとして、発電時に温室効果ガスの一種である CO2を排出

しない原子力発電がある。原子力発電では大量の電気エネルギーを安定して供

給することができるが 1979年のスリーマイル島原子力発電所事故、1986年のチ

ェルノブイリ原子力発電所事故、2011 年の福島第一原子力発電所事故などによ

る放射能汚染は、原子力発電が併せ持つ危険性を世界に示した。原子力に替わ

るエネルギーとして日本でも 2011年以降、太陽光発電や風力発電、地熱発電な

どの再生可能エネルギーの導入が加速している。再生可能エネルギーによる発

電はクリーンではあるが高コストであることと、発電量が天候などに左右され

るため安定的に供給することが難しいという問題がある。クリーンなエネルギ

ーとして再生可能エネルギーの他にも水素エネルギーの利用が提案されている。

特に分散型電源である家庭用小型燃料電池システムの普及が進んでいる。既存

の火力発電所などの集中型発電システムでは大規模な発電所で発電し、送電線

を経由して各家庭や事業所等に電気エネルギーを供給している。発電時に発生

した熱エネルギーは輸送が困難であるため、その場で廃棄されることが多い。

また、送電する際にも数 %のロスが生じることが知られている。以上のエネル

ギー損失により、家庭に届けられる電気エネルギーは発電する際に投入した化

学エネルギー量の約 40 %程度となる。一方、家庭用燃料電池システムでは原料

となる天然ガスを家庭などにパイプラインを通じて輸送し、発電する。エネル

ギーが必要な場で発電するため送電ロスが大幅に抑えられるうえ、回収が困難

な熱エネルギーが多少あるものの排熱も利用することができるので、エネルギ

ー効率は 80 %程度となる。 

燃料電池システムに不可欠な水素は大気中に存在するが、乾燥大気換算で 0.5 

ppm 程度と極めて希薄であり、水素を利用するためにはエネルギーを投入して

様々な原料から製造しなくてはならない。水素製造方法は様々な方法があり、

水素源となる原料の種類や投入する一次エネルギーの種類などにより決めるこ
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とができる。Table 1-1に様々な水素製造法を示す。非化石燃料由来の水素製造

法は高コスト及び供給量の不安定さが問題となっており、大規模な水素製造に

は好まれていない。一方、化石燃料由来の水素製造法は二酸化炭素を副生して

しまうという短所があるものの価格も安く安定して供給できるという利点があ

るため、既存の水素製造プロセスとして多く用いられている。また、生成ガス

中の H2/CO 比は水蒸気改質法が最も高いため、同量の原料から多くの水素を生

成する場合は水蒸気改質法が最も適している。近年、二酸化炭素回収・貯留技

術(Carbon Capture and Storage: CCS)により生成した二酸化炭素を地中や海洋等

に長期的に貯蔵しようとする動きも活発になっている[1]。水素源としての化石

燃料の中でも特に天然ガスは石油や石炭に比べ二酸化炭素排出量が少ないため、

世界中で天然ガスの利用が推進されている。 

 

1-2 炭化水素の水蒸気改質反応による水素製造プロセス 

 現在、水蒸気改質法[2-5]、部分酸化法[6]、オートサーマル改質法[5, 7-9]など

により、世界で年間約 5,000 億 Nm3の水素が生産されている。生産された水素

の用途としては主に石油精製プロセス[10]、アンモニア合成[11-13]、メタノール

などの化学原料の合成[14]などである。また、ソーダ電解などでも水素が副生さ

れ、これらは工業用水素として金属熱処理、ガラス製品加工、食品工業、半導

体製造などの用途に用いられる[15]。 

炭化水素の水蒸気改質反応による水素製造法は古くから研究が行われている。

1930年代にアメリカの Standard Oil New Jersey, Baton Rouge 製油所で天然ガスか

らの水素製造装置が作られた。1962年にイギリスの ICI(現 Akzo Nobel)社がナフ

サを原料とした水素製造プラントを稼働させた。水素製造プラントは現在まで

に種々の改良を経て、現在では 1日の生産量が 100万Nm3を超えるものもある。 

炭化水素の水蒸気改質反応を式(1-1)に示す。 

 

 CnHm + 2nH2O → nCO + (2n+m/2)H2 (1-1) 

 

炭化水素は水蒸気と反応して一酸化炭素及び水素(合成ガス)になる。その後に水

性ガスシフト反応及び一酸化炭素のメタネーション反応が進行する。これらの

反応をそれぞれ式(1-2), (1-3)に示す。工業用の触媒としてはニッケル－アルミナ

(Ni/Al2O3)系が用いられる。水性ガスシフト反応、一酸化炭素のメタネーション

反応の反応速度は炭化水素の水蒸気改質反応よりも大きいため、出口ガスの組

成は平衡組成となることが多い。 
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CO + H2O → CO2 + H2   (1-2) 

 CO + 3H2 → CH4 + H2O   (1-3) 

 

水蒸気改質反応は非常に大きな吸熱を伴う反応であるため 700~1000 ºC 程度

の高温でないと十分な水素収率が得られない。さらに、触媒劣化の要因である

触媒表面上の炭素析出を抑制するため量論比以上のスチームが必要なエネルギ

ー多消費型のプロセスである。 

通常、天然ガスには不純物として触媒劣化を引き起こす硫黄化合物が含まれ

ており、工業プロセスではまず水素化脱硫法による原料中の硫黄化合物の除去

を行う。このプロセスでは高圧条件下、290~370 ºC で Co-Mo系触媒を用いてチ

オールを硫化水素へと転化し、さらに ZnOを用いて硫化水素を除去する[16, 17]。

これらの反応を式(1-4), (1-5)に示す。水素化脱硫後、原料は予備改質器によりメ

タン, 二酸化炭素, 水素へと転換し、700~1000 ºC 程度の改質器へ導入され、合

成ガスへと転換される。この時、原料の高級炭化水素を予備改質なしで直接改

質器に導入すると、触媒上で炭素が析出し、活性劣化及び反応管の閉塞を引き

起こす。以上の事からメタン以外の炭化水素を用いる場合は予備改質器が用い

られる[18, 19]。 

 

 RSH + H2 → RH + H2S   (1-4) 

 H2S + ZnO → H2O + ZnS  (1-5) 

 

水蒸気改質反応用の触媒として担持金属触媒が用いられる。VІІІ 族の遷移金

属が活性を示すことが知られており、中でもロジウムやルテニウムなどの貴金

属が高い活性を示す[20]。しかしながら貴金属は高価なため、工業的には安価で

比較的活性の高いニッケルが広く用いられている。高温反応であるため、担体

としては耐熱性に優れた α-Al2O3などが用いられる。さらに炭素析出を抑制する

目的でニッケル系触媒に MgO、CaO、K2Oなどを添加することが多い[21]。 

 

1-3 家庭用燃料電池システムへの応用 

日本では2009年 5月に世界で初めて固体高分子形燃料電池(Polymer Electrolyte 

Fuel Cell: PEFC)を用いた燃料電池システムが一般家庭向けに販売された。天然ガ

スを燃料とした PEFC で発電した時のプロセスフローを Fig. 1-1 に示す。この

PEFC は式(1-6)に示される都市ガスの水蒸気改質反応により水素を得ることを

想定しており、触媒は一般的に炭素析出が起きにくいとされるルテニウム系触

媒が用いられている。水蒸気改質反応により約 10 %の一酸化炭素も生成する。

PEFC の場合、一酸化炭素により PEFC セル電極の被毒が起きてしまうため式
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(1-7)に示す水性ガスシフト反応、式(1-8)に示す CO選択酸化反応を行い、最終的

に一酸化炭素濃度を 10 ppm 未満にする必要がある。水性ガスシフト反応は発熱

反応であるので低温側の方が反応に有利であるが、水蒸気改質反応後のガスは

高温であり Fe-Cr系触媒を用いた高温シフト反応(350-420 ºC)と Cu-Zn系触媒を

用いた低温シフト反応(200 ºC程度)の二段階で一酸化炭素濃度を 1 %以下まで低

減する。CO選択酸化反応では Ru/Al2O3系触媒が用いられている。また、一般家

庭向けには固体高分子形燃料電池(Solid Oxide Fuel Cell: SOFC)を用いた燃料電

池システムも販売されており、SOFC では一酸化炭素も燃料として使用できるた

め、これらの一酸化炭素除去プロセスは省略できる。 

 

 CH4 + H2O → 3H2 + CO (CO: > 10 %) (1-6) 

 CO + H2O → H2 + CO2 (CO: 0.5-1 %) (1-7) 

 2CO + O2 → 2CO2 (CO: < 10 ppm) (1-8) 

 

 日本で家庭用燃料電池の使用を考えた場合は液化天然ガス(Liquefied Natural 

Gas :LNG)由来の都市ガスを燃料にしているため、付臭剤として添加されている

硫黄化合物の影響を検討する必要がる。硫黄化合物は不純物として天然ガス

(Natural Gas: NG)にも含まれているおり、僅かな量でも触媒劣化の原因となるこ

とから多くの研究がされている。 

 2013年における LNGとパイプライン天然ガス(Pipeline Natural Gas: PNG)の輸

入率を Fig. 1-2に示す。日本では LNGの利用が主であるが、ヨーロッパや北ア

メリカなどではパイプラインにより天然ガスを供給する PNGが積極的に使われ

ている[22]。天然ガスに含まれる成分を Table 1-2 に示す。天然ガスはメタンを

主成分とし、エタン、プロパンなどの低級飽和炭化水素から構成されるが、そ

の他の不純物も含んでいる。特に LNG に比べ PNG は窒素や硫黄化合物のどの

不純物を多く含んでいる場合が多い。水蒸気改質反応による水素製造プロセス

は工業的には既に完成された技術であるが、家庭用燃料電池システムなどにス

ケールダウンした際に解決しなくてはいけない問題があり、特に PNGに多く含

まれる不純物の影響については解決すべき問題が多い。そこで本研究ではこれ

らの諸問題について注目した。 

 

1-4 天然ガスの組成と対策 

1-4-1 窒素の影響 

 オートサーマル改質法で水素を製造する場合、生成水素と空気中に含まれる

窒素が反応しアンモニアが生成することが問題視されていた[23, 24]。Table 1-2

に示したように PNG中にも不純物として窒素は含まれており、外部から空気を
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導入しない水蒸気改質反応でも同様の懸念がある。また、過去にもキノリン

(C9H7N)といった窒素含有化合物の水蒸気改質反応によりアンモニアが生成す

ることが報告されている[25]。改質ガス中にアンモニアが 21 ppm も存在すると、

Fig. 1-3に示すように後段のプロセスである CO選択酸化触媒を被毒して CO転

化率を低下させることが知られている[26]。CO 選択酸化触媒被毒は、触媒性能

の低下により CO除去が十分に行われず、結果として燃料電池の発電効率が低下

するので問題なっている。また、改質水素中にアンモニアが存在することで Fig. 

1-4に示すように PEFC セルが劣化することが報告されている。アンモニアによ

り PEFC 電極触媒が被毒することで発電効率が低下することや、固体高分子膜が

被毒され、プロトン伝導性を低下するという報告がされている[27, 28]。しかし、

家庭用燃料電池システムに広く用いられているRu系触媒は高いアンモニア合成

能を持つことが知られており、窒素の混入によりアンモニアを副生してしまう

ことが大いに考えられる[11-13]。水蒸気改質反応プロセス後にアンモニア吸着

除去プロセスを組み込むことも考えられるが、吸着除去プロセスは吸着剤の定

期的な交換や燃料電池システム全体の巨大化、高コスト化が生じる恐れがある。

そのためアンモニアを副生しない水蒸気改質反応用の触媒が求められる。 

 

1-4-2 硫黄化合物の影響 

前述のように硫黄化合物は僅かな量でも触媒劣化の原因となることが知られ

ている。Rostrup-Nielsen は Ni/MgOAl2O3 触媒を用いてエタン水蒸気改質反応と

硫黄化合物の影響について報告しており、ニッケルに吸着した硫黄種が反応物

の吸着を阻害することにより活性低下が引き起こされると報告している[29, 30]。

JacksonらはPt触媒を用いたエタン水蒸気改質反応におけるメタンチオールと硫

化水素の影響を報告している。Fig. 1-5に示すように、硫化水素を用いた場合よ

りエタンチオールの方を用いた方が活性低下が顕著に現れており、メタンチオ

ールに含まれる炭素原子由来の炭素析出が触媒性能を低下させたと結論してい

る[31]。岡田らは Ru/Al2O3触媒を用いてブタン水蒸気改質における硫黄化合物の

影響を検討している。水素化脱硫後を想定して 0.1 ppm 程度のごく微量な硫黄濃

度であっても活性低下が起こることから、水素化脱硫を経由しても硫黄被毒が

起こると結論している。また、Fig. 1-6に示すように、硫黄の吸着量が多いほど

触媒上に析出した炭素量が多いことを明らかにし、炭素析出は硫黄被毒により

二次的に引き起こされていると報告している[32]。Morita らは Ni/SiO2触媒を用

いたメタン水蒸気改質反応に硫黄化合物を加えることにより活性低下すると報

告している。この時の活性低下原因は硫黄化合物の被毒による活性点の減少と

触媒上の炭素析出に起因するものとしている[33]。 
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1-5 本研究の目的 

本論文では PNGを想定し、硫黄化合物や窒素といった不純物を含むメタンを

用いて水蒸気改質反応をおこなってもアンモニアを副生せず、且つ硫黄耐性の

高い触媒の開発を目標にし、貴金属触媒を中心に検討した。 

 不純物窒素の影響によりアンモニアが生成することはいくつかの特許[34-37]

で報告されているが、それに関する詳細な検討は行われていない。よって、ア

ンモニアの生成を抑制できる水蒸気改質反応用の触媒を種々の活性金属種を用

いることにより検討した。用いた金属種はロジウム、白金、イリジウムであり、

これらはいずれも炭化水素の水蒸気改質反応に活性を示す触媒成分である。[20]。

これらの金属は家庭用燃料電池システムに用いられているルテニウムに比べる

と 10倍近く高価であるが、ルテニウムより少ない担持量で同程度の活性を示す

ことができれば実用性も示すことができる[38]。 

 次にこれらの貴金属触媒の硫黄耐性を検討した。硫黄化合物としてジメチル

スルフィド(DMS)を用いた。DMS は天然ガスに含まれる硫黄化合物の１つであ

り、既存の小型燃料電池用脱硫プロセスである吸着脱硫法で吸着・除去できる

物質である。硫化水素などに比べると吸着力が弱く、吸着しても脱離し、水蒸

気改質プロセスにスリップすることが考えられる[39, 40]。また、分子内に炭素

原子を含むことから硫化水素に比べて炭素析出を起こすいと考えられる[31]。硫

黄耐性については、ロジウム、白金、イリジウム触媒について検討するととも

に、担体の影響についても検討した。 
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Fig. 1-1 Schematic of polymer electrolyte fuel cell using natural gas as a fuel. 
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Fig. 1-2 Import experience of (■) PNG and (□) LNG in 2013. (Ref. 22) 
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Fig. 1-3 Change in the activity of the Ru/Al2O3 catalyst during the poisoning with 21 

ppm NH3. Reaction conditions: 51.5 vol.% H2, 0.3 vol.% CO, 13.0 vol.% CO2, 0.6 

vol.% O2, and 28.8 vol.% H2O balanced with He (O2/CO = 1.9); temperature = 150 ºC; 

GHSV  = 9300 h-1. (Ref. 26) 
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Fig. 1-4 Effect of ammonia concentration on the cell performance at 80 ºC. (□) Neat H2, 

(○) H2 with 30 ppm NH3, (△) H2 with 130 ppm NH3. (Ref. 28) 
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Fig. 1-5 Hydrogen formation rate over 0.2 wt.% Pt/Al2O3 for steam ethane reforming 

without sulfur compounds (○, □) and with 11.2 ppm H2S (●) and 11.2 ppm CH3SH 

(■). Reaction conditions: Temperature = 600 ºC, steam to carbon ratio = 2.5. (Ref. 32) 
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Fig. 1-6 Sulfur and carbon profiles along catalyst bed. (Ref. 33) 
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Table 1-1 Various hydrogen production methods. 

Resources Method Raw material Driving energy 

Fossil 

fuel 

Steam reforming 
Natural gas, 

Naphtha, etc. 
Heat 

Practical oxidation Petroleum, Coal Heat 

Autothermal reforming 
Natural gas, 

Naphtha, etc. 
Heat 

Non 

fossil fuel 

Electrolysis 

Alkaline water 

electrolysis 

Water 

Electricity 

Solid polymer 

type water 

electrolysis 

Electricity 

High-temperature 

electrolysis of 

water vapor 

steam 

Heat, Electricity 

Pyrolysis Water Heat 

Hydrogen production from 

biomass 
Biomass Heat 
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Table 1-2 General gas composition of natural gas (NG), 

pipeline natural gas (PNG), and liquefied natural gas (LNG). 

 
NG [1] PNG [2] LNG [2] 

CH4 70~90 % 75 % < 75.1~99.8 % 

C2H6 

20 % 

< 10 % 0.01~23.1 % 

C3H8 < 5 % 1.7~3.7 % 

C4H10 < 2 % 1.3~1.8 % 

C5
+ < 0.5 % < 0.1 % 

CO2 < 8 % < 4 % N.D. 

N2 < 5 % < 2 % 0.1~0.4 % 

Sulfur 

compounds 
< 5 % < 40 ppm < 4 ppm 

O2 < 0.2 % < 0.2 % N.D. 

[1] Essel group 

[2] THE AMERICAN OIL&GAS REPORTER 
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第 2章 

 

窒素に由来アンモニアの副生とその抑制 

 

2-1 緒言 

 窒素はパイプライン天然ガスに含まれる不純物の 1 つであり、ヨーロッパや

北アメリカで使用されるパイプライン天然ガスには約 6 %の窒素が含まれてい

ると報告されている[1]。窒素は三重結合を持つため安定な物質であることが知

られているが、窒素は炭化水素の水蒸気改質反応より生成した水素と反応し、

アンモニアを副生する可能性がある。 

 改質ガス中に 0.1 ppm 以上アンモニアが含まれると水蒸気改質プロセスの後

段にある CO 選択酸化(PROX)触媒や固体高分子形燃料電池(PEFC)の電極触媒、

固体高分子膜を被毒することが報告されている[2-4]。アンモニア被毒を避ける

ため、水蒸気改質プロセス後にアンモニア吸着除去のプロセスを組み込む事も

考えられるが、反応器の増加や吸着材の定期的な交換などを必要とする為、コ

スト増加の問題が生じる。よって、原料に窒素を含んでいてもアンモニアを副

生しない水蒸気改質反応用触媒が求められている。 

 アルミナやシリカにニッケルなどの VIII-X 族金属を担持した触媒がメタン水

蒸気改質反応に活性を示すことがよく知られている。一般的にメタン水蒸気改

質反応用の商業触媒として、担持ニッケル触媒やルテニウム触媒が用いられて

いる。ロジウムや白金、イリジウムなどを担持した貴金属触媒もメタン水蒸気

改質反応に活性を示すことが知られており、金属分散度や担体に用いる物質が

触媒性能に影響するという議論がされている[5-6]。しかし、いくつかの特許

[7-10]を除き、窒素を含むメタン水蒸気改質反応中のアンモニア生成に関する研

究の報告はされていない。また、報告がある特許も Rh-Pt/Al2O3触媒に関する報

告であり、単金属の詳細な議論はされてきていない。 

本研究ではアルミナに担持したロジウム触媒、白金触媒、イリジウム触媒を

調製し、窒素を含むメタン水蒸気改質反応中にアンモニアが生成するかを検討

した。また、既存の商業触媒であるニッケル触媒とルテニウム触媒と比較する

ことで、活性金属の違いによる触媒反応性の相違点について考察した。 
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2-2 実験方法 

2-2-1 触媒調製 

触媒は含浸法で調製した。担体として用いた α-アルミナ(α-Al2O3)はサソール

社製のベーマイト(CATAPAL B ALUMUNA)を出発原料とした。成型器でペレッ

ト状に固めた後、乳鉢を用いて砕き、篩にかけることで 150~250 μmに整粒した。

整粒後のベーマイトを空気中にて 1300 ºC で 2時間焼成することで α-Al2O3とし

た。得られた α-Al2O3をナス形フラスコに投入し、100 mLの蒸留水を加えて 100 

mmHg の圧力条件下で 1 時間脱気を行った。その後、活性金属を含む水溶液を

加えた。活性金属の出発原料にはそれぞれ硝酸ロジウム(III)溶液(フルヤ金属)、

ジニトロジアンミン白金(II)硝酸溶液(小島化学薬品)、硝酸イリジウム(IV)溶液

(フルヤ金属)、硝酸ルテニウム(III)溶液(田中貴金属)を用いた。各水溶液を加え

た後、常圧で 2時間撹拌を行い、80 ºC、100 mmHgで蒸発乾固させた。これら

を 110 ºCに設定した恒温槽で一晩乾燥し、マッフル炉を用いて空気中にて 500 ºC

で 2 時間焼成して担持金属触媒を得た。比較するための商業触媒としては、ク

ラリアント触媒社製の Ni 触媒(12 wt.% Ni/α-Al2O3)、Ru触媒(2 wt.% Ru/α-Al2O3)

を用いた。どちらも 2 mmの粒状触媒であるため、活性試験前に破砕して 150~250 

μm に整粒して用いた。 

 

2-2-2 活性試験 

活性試験は内径 6 mm 又は内径 10 mm の反応管を備えた常圧固定層流通式反

応装置を用いて行った。触媒重量は 0.05~2.00 gとした。ニッケル触媒は反応前

処理として 10 % H2 / N2ガスを流量 100 mL min-1流通下、500 ºC で 0.5時間水素

還元した。貴金属触媒は前処理をしなかった。反応ガスの組成は N2/CH4/H2O= 

6.6/26.7/66.7 とし、全ガス流量は 75~150 mL min-1とし、反応試験は 400~700 ºC

で 50 ºC 刻みで行った。商業触媒の試験は W/F = 10.2 g-cat. h mol-CH4
-1の条件

(GHSV = 10,000 h-1)でメタン転化率及び生成アンモニア濃度を測定した。 

調製触媒を用いた水蒸気改質反応の活性試験は、メタン転化速度を比較する

ためにW/F = 0.51 g-cat. h mol-CH4
-1の条件（GHSV = 200,000 h-1）で測定した。

また、アンモニア濃度は標準条件では測定下限以下であったので、W/F = 40.8 

g-cat. h mol-CH4
-1の条件（GHSV = 2,500 h-1）で行った。 

出口ガス分析は、水分を除去した後、パックドカラム(SHINCARBON ST)と熱

伝導度検出器(Thermal Conductivity Detector: TCD)を備え付けたガスクロマトグ

ラフ(Shimadzu GC-14B)で行った。反応により生成したアンモニアは 5 g L-1ホウ

酸溶液を用いて反応ガス中から捕集した。捕集した溶液中のアンモニア濃度を

ガードカラム(Shim-pack IC-GC3)、カラム(Shim-pack IC-C3)、検出器(電気伝導度

検出器)を備え付けたイオンクロマトグラフ(Shimadzu HIC-6A)により測定し、反
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応ガス中のアンモニア濃度に換算した。 

 

2-2-3 キャラクタリゼーション 

700 ºCの活性試験後の貴金属触媒についてキャラクタリゼーションを行った。

触媒の結晶相は D/teX Ultra検出器、Ni フィルターを備え付けた粉末 X線回折装

置(Ultima-ІV, Rigaku)を用いて決定した。X線源は CuKα線(λ=1.54 Å)を用いて、

電圧 40 kV、電流 40 mA、スキャンスピード 0.2 ° min-1、ステップ幅 0.010 °、ス

キャン範囲 2θ = 20~70 °で測定した。結晶子径はシェラー式より算出した。この

時のシェラー定数は K = 0.94とした。 

窒素吸脱着測定は BELSORP-mini ІІ (MicrotracBEL)を用いて行った。サンプル

は前処理として BELPREP-vac. II (MicrotracBEL)を用いて真空下で 150 ºC 加熱を

2 時間行った。窒素の吸脱着は液体窒素温度(―196 ºC)で行った。得られた結果

より Brunauer-Emmet-Teller (BET)法を用いて比表面積を算出した。 

触媒上の貴金属の粒径や形態は透過型電子顕微鏡(TEM, JEM-2100F, JEOL)を

用いて観察した。加速電圧は 200 kV、エミッション電流は 230 µA 以下、暗電流

は 93~97 μAとした。TEM 観察は各サンプルを十分に破砕した後、エタノールを

少量加え、超音波で分散させたのち、銅製のグリッド(応研商事株式会社製)に数

滴滴下し、乾燥後測定を行った。得られた TEM 像中の 50~100 個の粒子直径を

計測し、平均粒子径を求めた。全ての金属粒子は TEM 観察から求めた平均粒子

径で均一に存在しており、また半球状で担体上に存在していると仮定して金属

表面積を算出した。算出した金属表面積から露出金属数を求めた。露出金属数

と反応速度からターンオーバ頻度(Turnover frequency, 以下 TOF)を求めた。計算

方法を式(2-1)に示す。 

 

TOF [s-1]=
単位時間当たりのメタン転化量 [mmol s-1]

露出金属原子数 [mmol]
               (2-1) 

 

熱重量・示差熱分析計(TG-DTA, Thermo plus EVO II, Rigaku)を用いて、使用後

の貴金属触媒上に炭素が析出しているか検討した。試験後の貴金属触媒 15 mg

を白金セルに載せ、空気雰囲気下で室温から 900ºC まで測定した。昇温速度は

10 ºC min-1、基準試料として熱安定性の高い α-Al2O3を用いた。 

 

2-3 結果と考察 

2-3-1 商業触媒の触媒性能 

商業触媒の Ni 触媒と Ru触媒を用いて、水蒸気改質反応を W/F = 10.2 g-cat. h 



21 

 

mol-CH4
-1の条件下で行った。この時のメタン転化率の温度依存性を Fig. 2-1 (A)

に示す。一般的にメタン水蒸気改質反応は大きな吸熱反応であるため高温ほど

高いメタン転化率を示すことが知られている。そのため反応温度が高いほど平

衡転化率は高くなる。本研究の条件下ではどちらの触媒でも 400~700 ºC の温度

範囲でメタン転化率は平衡転化率に到達していた。 

この時副生したアンモニアの温度依存性を Fig. 2-1 (B)に示す。400 ºC ではア

ンモニアの副生がほとんどみられなかった。しかし、Ru触媒では 500 ºC 以上で

わずかにアンモニアの副生がみられ、600 ºC になると副生したアンモニア濃度

は約 20 ppm となった。反応温度が 700 ºC となると、副生したアンモニア濃度は

平衡である 81 ppmに達し、Ni触媒でも約 20 ppm程のアンモニアが確認された。

Ru 系触媒はアンモニア合成触媒として高い活性を示すことが知られており、平

衡濃度までアンモニアが副生したことが考えられる[11-13]。Ru 触媒に比べ、Ni

触媒ではアンモニアの副生が抑制できたが、20 ppm のアンモニアが副生してい

るので PROX 触媒や PEFC 電極、固体高分子膜を劣化させることが予想できる

[2-4]。燃料電池システムへの利用を考えると、十分なメタン転化率を得るため

には 700 ºC 程度の反応温度が求められており、商業触媒ではアンモニア副生に

よる悪影響は避けられない。そこで、窒素を含む天然ガスの水蒸気改質反応に

は新たにアンモニア副生を抑制できる触媒を検討するする必要がある。 

 

2-3-2 調製触媒のキャラクタリゼーション 

XRD 測定結果から担体は純粋な α-Al2O3 であり、窒素吸着試験より担体の比

表面積は約 3 m2 g-1であった。以下、全ての調製触媒のキャラクタリゼーション

は、700 ℃での活性試験後のサンプルについて実施した。各触媒の XRDパター

ンを Fig. 2-2に示す。金属担持量が 0.5 wt.%の時は、すべての触媒で貴金属由来

のピークは現れずに α-Al2O3に帰属されるピークのみ確認された。この結果は貴

金属が担体上に 10 nm 以下の粒子となり高分散されていることを示している。

担持量が 1.0 wt.%以上になると各触媒に担持された金属に由来するピークの出

現が観察された。各金属の強度の回折線からシェラー式により結晶子径を算出

した結果を Table 2-1に示す。各金属の結晶子径は担持量が増えることにより増

大し、担持量の増加に伴い担体上の貴金属粒子が大きくなっていることが示さ

れた。 

0.5 wt.%貴金属触媒のTEM像と粒径分布をFigs. 2-3、2-4に示す。また、1.0 wt.%, 

2.0wt.%貴金属担持触媒の TEM 像と粒径分布を Fig. 2-5、2-6に示す。0.5~2.0 wt.%

貴金属触媒の TEM 像から得られた平均金属粒子径、標準偏差、金属表面積を

Table 2-2に示す。0.5 wt.%Rh, Pt, Ir 触媒の金属粒子径は 3.3~3.9 nmであったが、

0.5 wt.% Ru 触媒では 8.2 nm であった。金属担持量が 1.0 wt.%, 2.0 wt.%となって
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もRh, Pt, Ir触媒上の金属粒子径は 3.3~4.8 nmと微粒子で存在していた。しかし、

Figs. 2-4、2-5に示す粒径分布をみると、担持量が 1.0 wt.%以上になると 0.5 wt.%

触媒では確認されなかった 10 nm 以上の金属粒子の存在が確認された。これら

の 10 nm を越える金属粒子が存在することで Fig. 2-2に示す XRD でも貴金属由

来のピークが出現したものと考えられる。しかし、TEM 観察より得られた平均

粒子径と XRD より算出した金属の結晶子径の大きな差が生じた。これは XRD

測定では 10 nm 以上の比較的大きな金属粒子のみを検出したためであることが

考えられる。 

活性試験後の貴金属触媒の熱分析を行ったところ、触媒の重量変化はほとん

ど観測されなかった。このことから、水蒸気改質反応中に炭素はほとんど析出

しなかったものと考えられる。 

 

2-3-3 調製触媒の触媒性能 

各担持貴金属(0.5 wt.%)触媒のメタン水蒸気改質活性の違いについて調べた。

Fig. 2-7に 0.5 wt.%貴金属触媒を用いた 500~700 ºCでの窒素を含むメタンの水蒸

気改質反応のW/F = 0.51 g-cat. h mol-CH4
-1の条件下でのメタン転化率を示す。

500 ºC における Rh、Pt、Ir、Ru触媒のメタン転化率はそれぞれ 5.1 %、5.3 %、

2.2 %、5.7 %であり、メタン転化率に大きな差はなかった。メタン転化率は反応

温度が高いほど上昇し、700 ºC ではそれぞれ 53.4 %、36.4 %、26.0 %、36.3 %と

なり、Rh触媒のメタン転化率の上昇が顕著であった。一方、商業触媒の Ni 触媒

とRu触媒を同条件(W/F = 0.51 g-cat. h mol-CH4
-1)で活性試験した際のメタン転化

率を求めると、それぞれ 54.7 %、51.6 %であった。0.5 wt.% Rh/α-Al2O3は商業触

媒と同程度のメタン転化率を示すことが明らかとなった。700 ºC で反応した場

合のメタン反応速度(mmol-CH4 s-1 g-metal-1)を触媒性能と定義すると、見かけの触

媒性能の序列は Rh > Ru, Pt > Ir であった。各触媒を用いた時の活性化エネルギ

ーを Fig. 2-7から算出した。窒素を含むメタン水蒸気改質反応のアレニウスプロ

ットを Fig. 2-8に示す。Rh、Pt、Ir、Ru触媒の見かけの活性化エネルギーはそれ

ぞれ 86.6、67.2、68.3、62.8 kJ mol-1であった。Pt、Ir、Ru触媒では約 63~68 kJ mol-1

であったが、Rh触媒では約 87 kJ mol-1と高い値を示した。次に 500 ºC と 700 ºC

における触媒回転頻度(Turnover frequency: TOF)を算出し、その結果を Table 2-3

に示す。500 ºC における TOFの序列は Ru > Rh > Pt > Ir であった。また、700 ºC

における TOFの序列も同様であった。700 ºC における担持金属 1 gあたりの水

蒸気改質反応活性序列は Rh > Ru > Pt > Ir であると 1984年に Rostrup-Nielsenが

報告している[14]。また、草壁らも水蒸気改質反応活性序列が Rh > Ru, Pt である

と報告している[15]。本研究により求めた水蒸気改質反応活性序列Ru > Rh > Pt > 

Irはこれらの報告に類似していたが、2004年にWeiと Iglesiaが報告した Pt > Ir > 
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Rh > Ru とは大きく異なった[6]。これらの原因は金属分散度の違いや担体物質の

影響によるものであると考えている。 

各担持貴金属(0.5 wt.%)触媒のアンモニアの生成活性について検討した。Rh、

Pt、Ir触媒では GHSV = 10,000 h-1の条件下ではアンモニア濃度は検出下限(0.1 

ppm)以下であり、アンモニアの副生は確認できなかった。同条件下で商業触媒

の Ni 触媒や Ru触媒ではアンモニアの副生が確認されていたことから、Rh、Pt、

Ir 触媒では商業触媒よりもアンモニアの副生が抑制できる。そこで、アンモニア

の副生を確認するため、反応条件を大幅に緩和し、空間速度を GHSV = 2,500 h-1

として再度試験を行った。その結果、アンモニアの副生が確認され、Rh、Pt、Ir、

Ru 触媒を用いた際のアンモニア濃度はそれぞれ 0.0、 0.05、0.02、9.37 ppm で

あった。Rh、Pt、Ir触媒を用いた場合のアンモニアの副生能は十分に低いことが

明らかとなった。Ru 触媒はアンモニア合成触媒としても高い活性を示すため、

本試験においてもアンモニアが多く生成したと考えられる[11-13]。これらの結

果からRu触媒を用いてアンモニアの副生を抑制することが困難であると考えら

れる。 

 

2-3-4 貴金属触媒の担持量の影響 

反応温度 700 ºC、W/F = 0.51 g-cat. h mol-CH4
-1での Rh, Pt, Ir担持量とメタン転

化率の関係を Fig. 2-9 (A)に示す。金属担持量が 0.5-2.0 wt.%の範囲では、金属担

持量の増加に伴いメタン転化率も高い値を示した。これは貴金属の担持量が増

加するにつれ活性点が増えていることを示唆している。しかし、貴金属担持量

とメタン転化率の増加は比例せず、活性点の増加が一様ではないことを示唆し

ている。また、Rh, Pt, Ir を 2.0 wt.%担持した貴金属触媒の 700 ºC におけるメタ

ン転化率はそれぞれ 60.5 %, 46.0 %, 43.7 %となり、2.0 wt.% Rh/α-Al2O3のメタン

転化率は商業触媒の Ni 触媒や Ru 触媒のメタン転化率より高い値を示すことが

明らかとなった。 

反応温度 700 ºC、W/F = 40.8 g-cat. h mol-CH4
-1での Rh, Pt, Ir担持量と生成した

アンモニア濃度の関係を Fig. 2-9 (B)に示す。Rh触媒や Ir触媒では貴金属担持量

が 0.5 wt.%から 1.0 wt.%になることで生成するアンモニアが増加したが、Pt 触媒

では生成したアンモニアは減少した。Rh 触媒, Ir触媒では貴金属担持量がアンモ

ニア生成能に与える影響とメタン転化率に与える影響が類似しており、同様の

活性点上で逐次的に反応が進行していることが考えられる。2.0 wt.%担持貴金属

触媒が低い触媒性能を示すのは、貴金属担持量を増やしても活性点が比例して

多くならなかったことが理由であると考えられる。 

700 ºC における各種貴金属触媒上で単位時間あたりに転化したメタン量と生

成したアンモニア量、TOFを Table 2-4に示す。どの触媒でも担持量に関係なく
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Rh > Pt > Ir となった。担持量が増えるにつれ、各物質の反応量や TOFが低下し

ていった。これは担持金属量を増やしても活性点が比例して増加しないことに

関連があり、担持量を増やすことで水蒸気改質反応に関与しない金属が多く存

在していることを示唆している。 

 

2-3-5 水蒸気改質能とアンモニア生成能の比較 

 700 ºC での窒素を含むメタン水蒸気改質(Steam methane reforming: SMR)で転

化したメタン量と生成したアンモニア量の割合を R 値と定義して、R 値を算出

した結果を Table 2-4 に示す。R 値が小さい値を示すことは窒素を含む SMR で

副生するアンモニアの割合が小さいことを示している。Rh、Pt、Ir 触媒を用いた

時の R 値は Ru触媒の時に比べ、約 3桁も小さい値であった。これは過去に報告

があるように、Ru 触媒がアンモニア合成触媒として高い活性を有するためであ

り、その他の触媒はアンモニア副生能が乏しいことを示している[11-13]。 

 金属担持量と R 値との関係を Fig. 2-10 に示す。Rh 触媒の R 値は担持量が

0.5~2.0 wt.%の範囲で一定の値を示した。これは転化したメタン量と生成したア

ンモニア量の割合が金属担持量に影響を受けず一定であることを示している。

一方、Pt, Ir触媒の R 値は金属担持量の増加とともに減少した。Pt、Ir触媒は Rh

触媒と比較して、アンモニア副生しにくい活性成分であると考えられる。 

 

2-4 結言 

商業触媒を用いた窒素を含むメタン水蒸気改質反応によりアンモニアが生成

した。特に Ru触媒では平衡(81 ppm)近くまでアンモニアが副生し、Ni 触媒でも

約 20 ppm 副生した。 

本研究で調製した Rh, Pt, Ir, Ru触媒の 700 ºCでの水蒸気改質反応性能は Rh触

媒が最も高く、Ir触媒が最も低くなった。特に Rh触媒は金属担持量を 2.0 wt.%

とすることで商業触媒よりも高いメタン転化率を示した。その上、これらの貴

金属触媒を用いることで窒素を含むメタン水蒸気改質反応中に生成するアンモ

ニアの量を 0.1 ppm 未満に抑制することができた。これらは金属の性質によるも

のであることを示した。 

アンモニアの副生を抑制できる触媒の指標として R 値を定義した。Rh、Pt、

Ir 触媒の R 値は低い値を示し、特に Pt、Ir 触媒が低かった。これらの貴金属触

媒はアンモニアの生成を抑制できる水蒸気改質反応触媒である。 
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Fig. 2-1 CH4 conversion (A) and NH3 concentration (B) for N2-SMR over commercial 

Ni/α-Al2O3 () and Ru/α-Al2O3 () catalysts and equilibrium CH4 conversion and NH3 

concentration (---). Reaction conditions: H2O/CH4/N2 = 10/4/1, W/F = 10.2 g-cat. h 

mol-CH4
-1. 
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Fig. 2-2 XRD patterns of spent 2.0 wt.% Rh/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3 (B), 0.5 

wt.% Rh/α-Al2O3 (C), 2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (D), 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (E), 0.5 wt.% 

Pt/α-Al2O3 (F), 2.0 wt.% Ir/α-Al2O3 (G), 1.0 wt.% Ir/α-Al2O3 (H), 0.5 wt.% Ir/α-Al2O3 

(I), and 0.5 wt.% Ru/α-Al2O3 (J) catalysts. Reaction conditions: H2O/CH4/N2 =10/4/1, 

W/F = 40.3 g-cat. h mol-CH4
-1, reaction temperature = 700 ºC. 
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Fig. 2-3 TEM images of spent 0.5 wt.% Rh/α-Al2O3 (A), 0.5 wt.% Pt/α-Al2O3 (B), 0.5 

wt.% Ir/α-Al2O3 (C), and 0.5 wt.% Ru/α-Al2O3 (D) catalysts. Reaction conditions: 

H2O/CH4/N2 =10/4/1, W/F = 40.3 g-cat. h mol-CH4
-1, reaction temperature = 700 ºC. 
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Fig. 2-4 Metal particle size distribution of spent 0.5 wt.% Rh/α-Al2O3 (A), 0.5 wt.% 

Pt/α-Al2O3 (B), 0.5 wt.% Ir/α-Al2O3 (C), and 0.5 wt.% Ru/α-Al2O3 (D) catalysts. 

Reaction conditions: H2O/CH4/N2 =10/4/1, W/F = 40.3 g-cat. h mol-CH4
-1, reaction 

temperature = 700 ºC. 
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Fig. 2-5 TEM images of spent 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (B), 1.0 

wt.% Ir/α-Al2O3 (C), 2.0 wt.% Rh/α-Al2O3 (D), 2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (E), and 2.0 wt.% 

Ir/α-Al2O3 (F) catalysts. Reaction conditions: H2O/CH4/N2 =10/4/1, W/F = 40.3 g-cat. h 

mol-CH4
-1, reaction temperature = 700 ºC. 
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Fig. 2-6 Metal particle size distribution of spent 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% 

Pt/α-Al2O3 (B), 1.0 wt.% Ir/α-Al2O3 (C), 2.0 wt.% Rh/α-Al2O3 (D), 2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 

(E), and 2.0 wt.% Ir/α-Al2O3 (F) catalysts. Reaction conditions: H2O/CH4/N2 =10/4/1, 

W/F = 40.3 g-cat. h mol-CH4
-1, reaction temperature = 700 ºC. 
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Fig. 2-7 CH4 conversion for N2-SMR over 0.5 wt.% Rh/α-Al2O3 (◇), 0.5 wt.% 

Pt/α-Al2O3 (□), 0.5 wt.% Ir/α-Al2O3 (○), 0.5 wt.% Ru/α-Al2O3 (△) catalysts and 

equilibrium CH4 conversion (---). Reaction conditions: H2O/CH4/N2 =10/4/1, W/F = 

0.51 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 2-8 Arrhenius plots in the temperature range of 500-600 ºC. 0.5 wt.% Rh/α-Al2O3 

(◇), 0.5 wt.% Pt/α-Al2O3 (□), 0.5 wt.% Ir/α-Al2O3 (○), 0.5 wt.% Ru/α-Al2O3 (△) 

catalysts. Reaction conditions: H2O/CH4/N2 =10/4/1, W/F = 0.51 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 2-9 Effect of metal loading on CH4 conversion (A) and NH3 concentration (B) for 

N2-SMR at 700 ºC over Rh/α-Al2O3 (), Pt/α-Al2O3 (), and Ir/α-Al2O3 () catalysts. 

Reaction conditions: H2O/CH4/N2 =10/4/1, W/F = 10.2 or 40.8 g-cat. h mol-CH4
-1, 

reaction temperature = 700ºC. 
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Fig. 2-10 Relationship between the R factor and the metal loading of Rh/α-Al2O3 (), 

Pt/α-Al2O3 (□), Ir/α-Al2O3 (), and Ru/α-Al2O3 () catalysts. Reaction conditions: 

H2O/CH4/N2 =10/4/1, W/F = 10.2 or 40.8 g-cat. h mol-CH4
-1, reaction temperature = 

700 ºC. 
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Table 2-1 Crystalline plane and crystallite size of -Al2O3 supported 

Rh, Pt, Ir, and Ru catalysts. 

Metal loading 

/ wt.% 

Crystallite size / nm 

Rh (1 1 1) Pt (1 1 1) Ir (1 1 1) Ru (1 0 0 ) 

0.5 n.d. n.d. n.d. n.d. 

1.0 23.7 36.5 13.8 ― 

2.0 29.0 41.1 24.3 ― 
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Table 2-2 Relationships between metal loading, average metal particle size, 

standard deviation, and metal surface area of -Al2O3 supported Rh, Pt, Ir, and 

Ru catalysts*. 

Catalyst 

Metal 

loading 

/ wt.% 

Average metal 

particle size / 

nm 

Standard 

deviation 

/ － 

Metal surface area 

/ m2 g-cat.-1 

Rh/α-Al2O3 

0.5 3.3 1.1 0.7 

1.0 3.3 1.5 1.4 

2.0 3.9 2.8 2.5 

Pt/α-Al2O3 

0.5 3.4 0.8 0.7 

1.0 4.8 1.5 1.0 

2.0 4.3 1.4 2.2 

Ir/α-Al2O3 

0.5 3.9 1.4 0.6 

1.0 4.5 2.6 1.0 

2.0 4.2 1.8 2.4 

Ru/α-Al2O3 

0.5 8.2 4.4 0.3 

1.0 ― ― ― 

2.0 ― ― ― 

*Data were estimated from TEM observations. 
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Table 2-3 TOF of SMR at 500 ºC and 700 ºC over -Al2O3 

supported 0.5 wt.% Rh, Pt, Ir, and Ru catalysts. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Catalyst 

TOF/ s-1 

500 ºC 700 ºC 

Rh/α-Al2O3 4.3 35.1 

Pt/α-Al2O3 3.7 25.5 

Ir/α-Al2O3 1.7 20.6 

Ru/α-Al2O3 7.7 48.8 
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Table 2-4 Amounts of CH4 converted and NH3 formed, TOF of SMR and NH3 

formation reaction, and R factor over -Al2O3 supported Rh, Pt, Ir, and Ru catalysts at 

700ºC. 

Catalyst 

Metal 

loading 

/ wt.% 

Amount 

of CH4 

convered* 

/ mmol s-1 

g-metal-1 

TOF 

of 

SMR* 

/ s-1 

Amount 

of NH3 

formed** 

/ mmol 

s-1 

g-metal-1 

TOF of 

NH3 

formation 

×10-8** / 

s-1 

R 

factor×10-9 

/ ― 

Rh/α-Al2O3 

0.5 56.9 35.1 93.5 57.6 16.4 

1.0 30.9 9.7 59.8 18.7 19.4 

2.0 16.1 2.9 29.2 5.3 18.2 

Pt/α-Al2O3 

0.5 38.2 25.5 59.6 39.8 15.6 

1.0 19.9 9.6 22.7 11.0 11.4 

2.0 12.6 2.8 11.9 2.6 9.5 

Ir/α-Al2O3 

0.5 27.2 20.6 25.7 19.4 9.4 

1.0 18.2 8.1 18.1 8.1 9.9 

2.0 11.9 2.3 8.9 1.7 7.4 

Ru/α-Al2O3 0.5 39.0 48.8 54071 67661 13851 

* W/F = 0.51 g-cat. h mol-CH4
-1. 

** W/F = 40.8 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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第 3章 

 

硫黄化合物による触媒劣化と性能の再生 

 

3-1 緒言 

天然ガスはメタンを主成分としたガスであるが不純物として種々の硫黄化合

物を含むことが知られている[1]。天然ガスを日本で利用する際は、ほとんど硫

黄成分を含んでいない液化天然ガスに付臭剤として数 ppm の硫黄化合物を混ぜ

て供給する。また海外では様々な硫黄化合物を含んだパイプライン天然ガスを

用いている[2]。これらに含まれている硫黄化合物は複数あり、その濃度も数十

ppm である。硫黄化合物はわずかであっても後段の触媒を被毒することが知ら

れている[3-13]。 

 一般的に天然ガスの水蒸気改質反応によって水素を生成する場合、水蒸気改

質反応前に天然ガス中の硫黄化合物を除去する必要がある[14-19]。工業的には

Co-Mo や Ni-Mo 触媒を用いた水素化脱硫プロセスで除去することが多い。しか

し、水素化脱硫では高い反応温度や圧力を必要とする[18, 19]。これに対し、プ

ロセスの簡素化を目的に、硫黄化合物の常温・常圧での吸着除去が研究開発さ

れてきた[6, 7]。吸着法による硫黄化合物の除去は水素化脱硫プロセスに比べ、

プロセスの簡易化や装置の縮小化が可能であり家庭用燃料電池システムに用い

られている。しかし、様々な硫黄化合物を含む海外の天然ガスの場合には、吸

着法による硫黄化合物の完全除去は難しく、現状は家庭用燃料電池システムに

も全て水素化脱硫法が適用されている。その理由は、現在使用されている水蒸

気改質用 Ni 及び Ru 触媒は、脱硫プロセスからわずかに硫黄成分がスリップす

るだけで失活するからである。したがって、海外でも使用出来る低コストな燃

料電池システムの開発を目指すためには、硫黄による劣化を生じにくい水蒸気

改質触媒の開発が必要である。 

 そこで本研究では、水蒸気改質反応に対して活性を示す Rh、Pt、Ir を活性金

属とした貴金属触媒を用いて、硫黄化合物を含むメタン水蒸気改質反応を行う

ことにより、各触媒の硫黄耐性について Ru触媒と比較検討した。 
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3-2 実験方法 

3-2-1 触媒調製 

触媒は含浸法で調製した。担体として用いた α-アルミナ(α-Al2O3)は Sasol 社製

のベーマイト(CATAPAL B ALUMUNA)を出発原料とした。成型器でペレット状

に固めた後、乳鉢を用いて砕き、篩にかけることで 150~250 μm に整粒した。整

粒後のベーマイトを空気中にて 1300 ºCで 2時間焼成することで α-Al2O3とした。

得られた α-Al2O3 をナス形フラスコに投入し、100 mL の蒸留水を加えて 100 

mmHg の圧力条件下で 1 時間脱気を行った。その後、活性金属を含む水溶液を

加えた。活性金属の出発原料にはそれぞれ硝酸ロジウム(III)溶液(フルヤ金属)、

ジニトロジアンミン白金(II)硝酸溶液(小島化学薬品)、硝酸イリジウム(IV)溶液

(フルヤ金属)、硝酸ルテニウム(III)溶液(田中貴金属)を用いた。各水溶液を加え

た後、常圧で 2時間撹拌を行い、80 ºC、100 mmHgで蒸発乾固させた。これら

を 110 ºCに設定した恒温槽で一晩乾燥し、マッフル炉を用いて空気中にて 500 ºC

で 2 時間焼成して担持金属触媒を得た。比較するための商業触媒としては、ク

ラリアント触媒社製の Ni 触媒(12 wt.% Ni/α-Al2O3)、Ru触媒(2 wt.% Ru/α-Al2O3)

を用いた。どちらも 2 mmの粒状触媒であるため、活性試験前に破砕して 150~250 

μm に整粒して用いた。 

 

3-2-2 活性試験 

触媒活性はメタン水蒸気改質反応(Steam methane reforming: SMR)により評価

した。内径 6 mm の反応管を備えた常圧固定層流通式反応装置を用いて行った。

反応温度は 700 ºC、触媒重量は 0.25 gまたは 0.50 gとした。反応前に 10 % H2 / N2

ガスを流量 100 mL min-1流通下、700 ºC で 0.5時間水素還元した。反応ガスの組

成は N2/CH4/H2O= 3.1/27.7/69.2 とし、全ガス流量は 325 mL min-1とした。硫黄化

合物としてジメチルスルフィド（DMS）を乾きガス換算で 0~10 ppm となるよう

に加えた。水蒸気改質反応の活性試験は W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1 (GHSV SV 

= 43,000 h-1)の条件下で行った。出口ガス分析は、水分を除去した後、パックド

カラム(SHINCARBON ST)と熱伝導度検出器(Thermal Conductivity Detector: TCD)

を備え付けたガスクロマトグラフ(Shimadzu GC-14B)で行った。 

反応ガス中に DMS を含む SMR により劣化した触媒の再生は、DMS を含まな

い SMR を連続的に行うことにより検討した。先ず反応開始後、乾きガス換算で

10 ppm の DMS を含む SMR を 2時間行うことで触媒を劣化させた。次に反応ガ

ス中に DMS を含まない SMR を 24時間連続で行った。また、比較試験として反

応ガス中に DMS を含まない SMR を 26時間行い、比活性は触媒劣化再生試験に

より得られたメタン転化率を比較試験のSMRのメタン転化率で割ることで得た。

この時、反応条件は W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4
-1 (GHSV SV = 86,000 h-1)とした。 
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3-2-3 キャラクタリゼーション 

700 ºCの活性試験後の貴金属触媒についてキャラクタリゼーションを行った。

触媒の結晶相は D/teX Ultra検出器、Ni フィルターを備え付けた粉末 X線回折装

置(Ultima-ІV, Rigaku)を用いて決定した。X線源は CuKα線(λ=1.54 Å)を用いて、

電圧 40 kV、電流 40 mA、スキャンスピード 0.2 ° min-1、ステップ幅 0.010 °、ス

キャン範囲 2θ = 20~70 °で測定した。結晶子径はシェラー式より算出した。この

時のシェラー定数は K = 0.94とした。 

窒素吸脱着測定は BELSORP-mini ІІ (MicrotracBEL)を用いて行った。サンプル

は前処理として BELPREP-vac. II (MicrotracBEL)を用いて真空下で 150 ºC 加熱を

2 時間行った。窒素の吸脱着は液体窒素温度(―196 ºC)で行った。得られた結果

より Brunauer-Emmet-Teller (BET)法を用いて比表面積を算出した。 

試験後の貴金属触媒上に吸着した硫黄種は蛍光 X 線分析(XRF, Epsilon 1, 

PANalytical)を用いて行った。蛍光Ｘ線の線源として Agを用いた。 

触媒上の貴金属の粒径や形態は透過型電子顕微鏡(TEM, JEM-2100F, JEOL)を

用いて観察した。加速電圧は 200 kV、エミッション電流は 230 µA 以下、暗電流

は 93~97 μAとした。TEM 観察は各サンプルを十分に破砕した後、エタノールを

少量加え、超音波で分散させたのち、銅製のグリッド(応研商事株式会社製)に数

滴滴下し、乾燥後測定を行った。得られた TEM 像中の 50~100 個の粒子直径を

計測し、平均粒子径を求めた。全ての金属粒子は TEM 観察から求めた平均粒子

径で均一に存在しており、また半球状で担体上に存在していると仮定して金属

表面積を算出した。 

触媒上の活性点数は CO パルス吸着法により評価した。CO パルス吸着法は

BEL-CAT-ADVANCE (MicrotracBEL)を用いて行った。吸着温度は 50 ºC、サンプ

ル量は 0.1 gとした。10 % CO / 90 % Heを約 0.3 mLずつサンプルに供給し、CO

が吸着しなくなるまで測定した。吸着しなかった CO は He キャリアの TCD に

より定量し、飽和後の CO量から吸着 CO量を算出した。 

水蒸気改質反応で触媒上に析出した炭素種と析出量を昇温酸化法(TPO)によ

り評価した。TPO は BEL-CAT-ADVANCE (MicrotracBEL)を用いて行った。試験

後の貴金属触媒 0.05 g を用い、20 %O2/ 80 %N2 (30 mL min-1)流通下で室温から

900 ºC まで 5 ºC で昇温させた。この時、生成した CO2 (m/z = 44)や H2O (m/z =18)

を四重極質量分析計(Q-MASS)により分析した。 

 

3-3 結果と考察 

3-3-1 商業触媒の硫黄耐性 

 商業触媒の Ni 触媒と Ru触媒を用いて、W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1の条件下

で 700 ºC、8 時間の SMR を行った。この時、反応ガス中に DMS を含む場合と
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含まない場合で性能を比較することで商業触媒の耐久性と劣化挙動を検討した。

Ni 触媒と Ru触媒のメタン転化率の変化を Fig. 3-1に示す。どちらの触媒も反応

ガス中に DMS を含まなければメタン転化率は 8時間の間、約 70 %であった。 

 一方、反応ガス中に 10 ppm の DMS を含む場合は、メタン転化率は徐々に低

下していき、Ni 触媒では 2.0 時間後に、Ru 触媒でも 2.5 時間後に、ほぼゼロと

なった。商業触媒である Ni 触媒と Ru 触媒は、活性金属の種類や担持量は異な

るが、硫黄化合物による影響は非常に類似していることが示された。過去に Ni

触媒と Ru 触媒が硫黄化合物によって劣化することは報告されている[3, 21-25]

が、本研究のように同一の反応条件下でこれらの触媒の硫黄耐性を比較検討し

た研究例はない。 

 

3-3-2 貴金属触媒の硫黄耐性 

 α-Al2O3担持貴金属(Rh、Pt、Ir、Ru)触媒を用い、W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1

の条件下で 700 ºC、8 時間の SMR を行った。この時、反応ガス中に DMS を含

む場合と含まない場合で性能を比較することで各貴金属触媒の耐久性と劣化挙

動を比較検討した。α-Al2O3担持貴金属(Rh、Pt、Ir、Ru)触媒のメタン転化率の変

化を Fig. 3-2に示す。反応ガス中に DMS を含まないと反応初期にわずかな性能

低下が生じるが、それ以外には 8 時間の間、どの触媒でもメタン転化率の大き

な変化は見られなかった。Rh/α-Al2O3 の初期のメタン転化率は 72.2 %であり

Ru/α-Al2O3では 71.0 %であった。これらは Pt/α-Al2O3の 67.4 %や Ir/α-Al2O3の

53.2 %に比べると高い値を示した。しかし、反応ガス中に DMS が 1 ppm でも含

まれることで、初期活性の高い Rh/α-Al2O3は 4.7時間後に、Ru/α-Al2O3は 1.7時

間後に、それぞれメタン転化率がほぼゼロとなった。一方、Pt/α-Al2O3と Ir/α-Al2O3

では反応開始後すぐにメタン転化率の減少がみられたが低下はある程度で止ま

り、反応ガス中に 1 ppm の DMS が存在していてもそれぞれ 35 %と 10 %のメタ

ン転化率を示した。したがって、どの貴金属触媒でも反応ガス中に 1 ppm の DMS

が含まれることで性能低下が起こること、またその劣化挙動はそれぞれ異なる

ことが明らかとなった。この結果は Pt/α-Al2O3 と Ir/α-Al2O3 は、Rh/α-Al2O3 と

Ru/α-Al2O3よりも高い硫黄耐性を有することを示している。 

 反応ガス中の DMS 濃度を 10 ppm とした場合の各貴金属触媒のメタン転化率

の変化も Fig. 3-2に示す。全ての貴金属触媒でメタン転化率の低下速度は大きか

った。すなわち、SMR の劣化速度は反応ガス中の DMS 濃度に依存することが

明らかとなった。このことは、各貴金属触媒の SMR 活性の低下要因が DMS で

あることを示しており、全ての触媒は硫黄被毒により劣化していると推察した。 
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3-3-3 試験後触媒のキャラクタリゼーション 

ベーマイトを焼成して得られた担体が α-Al2O3であることを XRD により確認

した。また、α-Al2O3の比表面積が約 3 m2 g-1であることを窒素吸脱着測定より求

めた。試験後の貴金属触媒上に存在する硫黄種を XRFにより分析したが検出で

きなかった。これは試験後の貴金属触媒上に存在する硫黄種が検出下限界であ

る 300 wt.-ppm 以下であることが原因と考えられる。XRD による検討でも硫化

物の生成は確認できなかった。反応試験の結果からは硫黄被毒による劣化が示

唆されたが、試験後の貴金属触媒からは硫黄種の存在は直接確認できなかった。

そこで、本項では活性試験後の貴金属触媒の活性金属の状態変化(金属表面積、

金属粒子径)や表面生成物(炭素)などを調べることで、劣化原因を考察すること

とした。 

 

3-3-3-1 CO 吸着による活性点数の評価 

 700 ºC で 0.5時間還元した後の貴金属触媒および Fig. 3-2で示した試験後の貴

金属触媒上に吸着した CO量を Fig. 3-3に示す。いずれの貴金属触媒においても、

還元後の触媒上に吸着した CO量は SMR 後の触媒に比べて多かった。反応ガス

中に DMS を含まない SMR 後の触媒の CO 吸着量は還元後の貴金属触媒と比べ

てわずかに減少した。Fig. 3-2に示したように反応初期にメタン転化率がわずか

に減少する触媒が存在した。CO吸着の結果から、反応雰囲気下で活性金属種の

シンタリングにより、わずかな初期のメタン転化率の低下につながったと考え

られる。また、反応ガス中に DMS を含む SMR 後の触媒の CO 吸着量は大きく

減少した。DMS により活性金属が被毒されていると考えられる。 

 Figs. 3-2 (A)、3-2 (D)で示したように、反応ガス中に DMS を 10 ppm 含むこと

で Rh/α-Al2O3と Ru/α-Al2O3のメタン転化率はほぼゼロとなった。しかし、これ

らの触媒にも微量の CO が吸着し、その量は Rh 触媒では 0.05 cm3 g-cat.-1、Ru

触媒では 0.01 cm3 g-cat.-1であった。これは CO吸着サイトが全て水蒸気改質反応

の活性点ではないことを示唆している。よって、CO吸着測定から水蒸気改質反

応に活性を示す活性点数を評価することは困難であると考えられる。 

 

3-3-3-2 TEM による構造観察 

 反応ガス中に DMS を含んでいない SMR を 8 時間実施した後の貴金属触媒を

TEM で観察した。得られた TEM 像と金属粒子径分布を Figs. 3-4、3-5に示す。

また、反応ガス中に DMS を含んでいた試験後の貴金属触媒の TEM 像と金属粒

子径分布を Figs. 3-6、3-7に示す。還元後の貴金属触媒と試験後の貴金属触媒の

TEM 観察により得られた像から求めた金属の平均粒子径、標準偏差、金属表面

積を Table 3-1に示す。反応ガス中に DMS を含まない SMR 後の Rh、Pt、Irの平



45 

 

均金属粒子径はそれぞれ 3.1、3.5、3.4 nm であった。これは還元後の貴金属触媒

の平均金属粒子径と類似した値であり、SMR により金属粒子が凝集していない

ことを示している。Ru 触媒では 8 時間の SMR によって Ru 粒子径が 9.1 nm か

ら 13.3 nmになった。Fig. 3-2 (D)で示したようにRu/α-Al2O3は反応ガス中にDMS

が含まれていなくても反応初期に性能低下がみられており、この性能低下はシ

ンタリングによるものであると考えられる。 

SMR 後の平均 Pt 粒子径は 3.6 nm であったが、反応ガス中に DMS を含む SMR

後では 8.3 nm となり、反応ガス中に DMS が含まれることで Ptのシンタリング

が引き起こされることが明らかとなった。一方、Rh、Ir、Ru 触媒は反応ガス中

に DMS を含む SMR を行った後も、その平均金属粒子径はそれぞれ 3.1、3.7、

12.7 nmであり、DMSの存在による活性金属種の粒子成長は確認されなかった。 

 反応ガス中に DMS を含まない SMR 後の Rh、Pt、Ir触媒の金属粒径分布から

求めた標準偏差は 2.0~2.8 であったが、Ru 触媒では 6.8 となり、Ru 触媒は反応

雰囲気下におかれることで様々な大きさの金属粒子を有するようになることが

示された。Pt 触媒では、反応ガス中に DMS を含む SMR により Pt粒子がシンタ

リングしたが、標準偏差も 2.0 から 8.6 と増大した。反応ガス中に DMS を含ま

ないと比較的均一な Pt 粒子が担体上に存在しているが、反応ガス中に DMS が

存在することで様々な大きさの Pt 粒子へシンタリングすることが示された。こ

れは Pt 触媒上には DMS によりシンタリングする Pt 粒子と、シンタリングしに

くい Pt 粒子が存在している可能性を示している。 

 Fig. 3-4に示すように反応ガス中にDMSを含んでいない SMR後の貴金属触媒

の TEM 像に炭素種の生成は確認できなかった。一方、Fig 3-6 (B)、3-6 (D)に示

すように反応ガス中に DMS が含まれる SMR 後の Pt/α-Al2O3、Ru/α-Al2O3を観察

した TEM 像には特徴的な炭素種の析出が確認できた。析出した炭素種の形状は

Pt 触媒ではウィスカー状、Ru 触媒ではレイヤー状であった。一般的に触媒上へ

の炭素析出は触媒性能に影響することが知られており、これらの特徴的な炭素

種が触媒性能に影響している可能性も考えられる[26]。 

 

3-3-3-3 TPO による析出炭素量の評価 

 試験後の貴金属触媒の TPO分析により得られた CO2 (m/z = 44)の生成挙動を

Fig. 3-8 に示す。試験後の貴金属触媒の TPO 測定により検出される CO2は全て

触媒上に析出した炭素種の燃焼により生成したものと考えられる。反応ガス中

の DMS の有無に関わらず、様々な炭素種の析出が TPO 分析により明らかとな

った。反応ガス中に DMS を含んでいない場合、Rh、Pt、Ir、Ru 触媒上に析出し

た炭素種量は触媒重量に対してそれぞれ 0.1、0.3、0.2、0.2 wt.%であった。これ

らの炭素種は Fig. 3-8 (A)に示すように 200~400 ºC という比較的低温で燃焼した。
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また、低温で燃焼する易燃性炭素種は CO2の生成と同時に H2O (m/z =18)の生成

が確認されており、炭化水素種であることが考えられる。反応ガス中に DMS を

含まないSMRでは初期にわずかな性能低下がみられるが大きな性能低下は生じ

ない。以上より、易燃性炭素種の析出は大きな触媒性能低下に関係しないこと

が考えられる。 

 一方、反応ガス中に DMS を含む SMR 後の貴金属触媒の TPO 分析では全ての

触媒で易燃性炭素種の他、400 ºC 以上でないと燃焼しない難燃性の炭素種の析

出が確認され、反応ガス中の DMS が難燃性炭素種の析出を促進していることが

明らかとなった。また、難燃性炭素種は易燃性炭素種と異なり、析出炭素の燃

焼時に H2Oの生成を伴わなかった。反応ガス中に DMSを含む SMRにより Rh、

Pt、Ir、Ru 触媒上に析出した炭素種の量は触媒重量に対してそれぞれ 0.2、1.4、

0.2、0.1 wt.%であった。どの貴金属触媒でも析出した炭素量は 0.05 mmol 以上で

あり、これは反応中に流通させた全 DMS 量の 0.004 mmol に比べて１桁以上多

い結果となり、これは析出した炭素種の大部分は反応ガス中のメタン由来であ

ることを示している。Rh、Ru 触媒は反応ガス中に DMS を含むことでメタン転

化率がほぼゼロとなった。これは、DMS による触媒被毒以外にも難燃性炭素種

の析出が触媒性能に影響している可能性を示している。 

 

3-3-4 貴金属触媒の劣化と性能再生 

 比活性の変化を Fig. 3-9に示す。Rh及び Ru触媒は、共に 2時間の劣化処理に

よりメタン転化率がほぼゼロとなった。その後、Rh触媒は DMS を含まない SMR

により比活性は 0.6 まで回復したが、Ru 触媒ではほとんど回復しなかった。こ

の結果は Rh 触媒に 2 種の活性点が存在することを示唆している。一方は DMS

が可逆的に被毒する活性点、他方はDMSが永久に被毒する活性点と推察される。

後者の場合、硫黄は金属に強吸着し硫化物を形成していることが考えられる。

劣化した Ru 触媒は反応ガスから DMS を除いてもほとんど再生しなかった。こ

れは Ru 触媒の活性点は DMS により完全に被毒され、気相中から DMS が除か

れても再生できない状態になっていると考えられる。また、TEM で観察された

レイヤー状の炭素種が Ruや担体上に析出したためであるとも考えられる。 

 劣化処理の 2 時間で Pt、Ir 触媒の比活性もそれぞれ 1.0 から 0.45、0.1 に低下

した。これらの貴金属触媒の比活性は、反応ガスに DMS を含まない SMR によ

り 1.0まで回復した。これは、Pt 触媒と Ir触媒の SMR 活性点は、ともに反応ガ

ス中に DMS が存在する間のみ硫黄被毒を受け、その硫黄被毒の影響は一時的で

あることを意味している。硫黄被毒が可逆的であることは、例えば DMS 由来の

硫黄種が触媒上に吸着しても、吸着力が弱く、700 ºC での SMR 中に Pt 触媒上の

硫黄種が脱離することが考えられる。一方、Fig. 3-6 (B)に示すように反応ガス中
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に DMS が存在することで Pt 触媒上にウィスカー状の炭素種が確認された。こ

のウィスカー状炭素種の量は触媒重量に対して 1.4 wt.%であった。炭素析出は触

媒劣化の要因となることが知られており、本研究でも劣化の要因になることが

考えられていた。しかし、Fig. 3-9 (B)に示すように、Pt 触媒の劣化再生試験では

DMS を含まない SMR により劣化後の Pt 触媒の比活性が 1.0 まで回復した。再

生試験後の Pt 触媒の TEM 像と TPO測定結果を Fig. 3-10に示す。劣化処理の 2

時間で DMS により析出した難燃性炭素種は、DMS を含まない SMR 後でも触媒

表面上に存在していた。このことから Pt 触媒にはそれぞれ性質の異なる 3 つの

活性点が独立して存在していることが考えられる。一つは DMS により全く影響

を受けない活性点であり、この活性点が存在するので DMS 共存下でもある程度

のメタン転化率を示したと考えられる。二つ目は DMS により一時的に被毒され

る活性点である。この活性点の存在により比活性が 0.45 から 1.0 まで回復した

と考えられる。三つ目は選択的に炭素を析出する活性点である。この活性点は、

SMR 活性は低いが、反応ガス中に DMS が存在するとウィスカー状炭素種を析

出する活性点と考えられる。したがって、Pt 触媒は、このように異なる反応性

を有する活性点が複数存在することによって、DMS 共存下でも、また炭素が生

成しても、ある程度のメタン転化率を維持したものと考えられる。 

 

3-4 結言 

反応ガス中にDMSを含むメタン水蒸気改質反応を α-Al2O3担持貴金属(Rh、Pt、

Ir、Ru)触媒を用いて行い、貴金属触媒の硫黄耐性を比較検討した。 

Ru触媒の場合、DMS共存下では触媒が劣化し、メタン転化率はほぼゼロとな

った。この時、レイヤー状の炭素種の析出が TEM 観察により確認された。反応

ガス中から DMS を除外して SMR を行ってもメタン転化率はほとんど回復しな

かった。以上のことから、脱離しないほど活性点に強吸着しているか硫化物を

形成する活性点を Ru 触媒が有しているか、TEM で観察されたレイヤー状の炭

素種が Ruや担体上に析出したため触媒劣化が生じ、回復も困難であったと考え

られる。 

Rh触媒の場合、DMS共存下では触媒が劣化し、メタン転化率はほぼゼロとな

った。しかし、反応ガス中に DMS を含まない SMR によりメタン転化率がある

程度まで回復した。このことから Rh触媒は(i) DMS により一時的に被毒される

活性点、(ii) DMS により永久的に被毒される活性点という 2つの活性点が独立し

て存在していることが示唆された。 

Pt 触媒の場合、DMSによる被毒により触媒性能が低下したが、ある程度のメ

タン転化率を維持した。また、DMS による被毒は一次的であったため、DMS を

含まない SMR により触媒性能が完全に回復した。DMS を含む SMR 試験後の
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Pt 触媒では Pt 粒子のシンタリングやウィスカー状炭素種の析出が確認されたが、

劣化再生試験結果より、これらは触媒性能に大きく影響を与えないことが明ら

かとなった。これらのことから、Pt 触媒には(i) DMS 被毒を受けない活性点、(ii) 

DMS により一時的に被毒される活性点、(iii) 選択的に炭素が析出する活性点、

という異なった活性点が存在していることが示唆された。 

Ir 触媒の場合、DMS の被毒は一時的であったが、触媒性能や硫黄耐性は Pt 触

媒の方が高い結果となった。 

本研究で用いた貴金属触媒の中で、Pt/α-Al2O3 が最も高い硫黄耐性を示した。

本研究で検討した反応時間中に析出炭素による影響は見られなかったが、析出

炭素により反応管の閉塞などが引き起こされることが懸念される。 
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Fig. 3-1 Methane conversion over 12 wt.% Ni/α-Al2O3 (FCR-4-02) (A), 2 wt.% 

Ru/α-Al2O3 (RUA) (B), and equilibrium (---) for SMR with 10 ppm DMS feed (◇) and 

SMR without DMS (○). Reaction conditions: Temperature = 700 ºC, H2O/CH4/N2 = 

69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 3-2 Methane conversion over 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (B), 

1.0 wt.% Ir/α-Al2O3 (C), 1.0 wt.% Ru/α-Al2O3 (D), and equilibrium (---) for SMR with 

DMS: 10 ppm (◇) and 1 ppm (■), and SMR without DMS (○). Reaction conditions: 

Temperature = 700 ºC, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, 

W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 3-3 CO adsorption of the fresh and spent catalysts: after reduction at 700 ºC for 0.5 

h (closed bar), after SMR without DMS (hatched bar) and SMR with 10 ppm DMS feed 

(open bar). SMR reaction conditions: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, 

H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h 

mol-CH4
-1. 
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Fig. 3-4 TEM images of spent (A) 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3, (B) 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3, (C) 

1.0 wt.% Ir/α-Al2O3, (D) 1.0 wt.% Ru/α-Al2O3 catalysts after SMR without DMS. SMR 

reaction conditions: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 

69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 3-5 Metal particle size distribution of spent (A) 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3, (B) 1.0 wt.% 

Pt/α-Al2O3, (C) 1.0 wt.% Ir/α-Al2O3, and (D) 1.0 wt.% Ru/α-Al2O3 catalysts after SMR 

without DMS. SMR reaction conditions: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, 

H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h 

mol-CH4
-1. 
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Fig. 3-6 TEM images of spent (A) 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3, (B) 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3, (C) 

1.0 wt.% Ir/α-Al2O3, (D) 1.0 wt.% Ru/α-Al2O3 catalysts after SMR with 10 ppm DMS 

feed. SMR reaction conditions: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 

= 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 3-7 Metal particle size distribution of spent (A) 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3, (B) 1.0 wt.% 

Pt/α-Al2O3, (C) 1.0 wt.% Ir/α-Al2O3, and (D) 1.0 wt.% Ru/α-Al2O3 catalysts after SMR 

with 10 ppm DMS feed. SMR reaction conditions: Temperature = 700 ºC, reaction time 

= 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h 

mol-CH4
-1. 
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Fig. 3-8 TPO profiles of spent catalysts after SMR without DMS (A) and SMR with 10 

ppm DMS feed (B). SMR reaction conditions: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 

h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h 

mol-CH4
-1. Measurement conditions: atmosphere = 20 % O2 and 80 % N2 (total gas 

flow rate was 30 mL min-1), ramping rate was 5 ºC min-1 from ambient temperature up 

to 900 ºC. 
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Fig. 3-9 Relative methane conversion over 1.0 wt.% Rh/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% 

Pt/α-Al2O3 (B), 1.0 wt.% Ir/α-Al2O3 (C), 1.0 wt.% Ru/α-Al2O3 (D) for SMR with 10 

ppm DMS feed (closed symbol) and SMR without DMS (open symbol). SMR reaction 

conditions: Temperature = 700 ºC, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 

mL min-1, W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 3-10 TEM image (A) and TPO profile (B) of 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 after 

regeneration test shown in Fig. 3-9. SMR reaction conditions: Temperature = 700 ºC, 

H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 1.38 g-cat. h 

mol-CH4
-1. TPO measurement conditions: atmosphere = 20 % O2 and 80 % N2 (total gas 

flow rate was 30 mL min-1), ramping rate was 5 ºC min-1 from ambient temperature up 

to 900 ºC. 
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Table 3-1 Relationships between reaction conditions, average particle size of metal, 

standard deviation, and metal surface area of α-Al2O3 supported Rh, Pt, Ir, and Ru 

catalysts*. 

Catalyst 
Reaction 

condition 

Average metal 

particle size / 

nm 

Standard 

deviation / 

― 

Metal surface 

area / m2 

g-metal-1 

Rh/α-Al2O3 

Reduction 2.8 1.5 173 

DMS 0 ppm 3.1 2.8 156 

DMS 10 ppm 3.1 2.3 156 

Pt/α-Al2O3 

Reduction 3.6 2.3 78 

DMS 0 ppm 3.5 2.0 80 

DMS 10 ppm 8.3 8.6 34 

Ir/α-Al2O3 

Reduction 4.0 2.2 67 

DMS 0 ppm 3.4 2.5 78 

DMS 10 ppm 3.7 2.0 72 

Ru/α-Al2O3 

Reduction 9.1 5.5 53 

DMS 0 ppm 13.3 6.8 36 

DMS 10 ppm 12.7 8.9 38 

* Data were estimated from TEM observations 
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第 4章 

 

Pt/α-Al2O3上の炭素析出機構の推定とその対策 

 

4-1 緒言 

 第 2章では Rh、Pt、Irを活性金属とした貴金属触媒であれば不純物として窒素

が混入してもアンモニアの副生が極めて少ないことを明らかにした。また、第 3

章ではこれら貴金属触媒の硫黄耐性について比較し、Pt 触媒が最もジメチルス

ルフィド(DMS)に耐性を示すことを見出した。しかし、Pt 触媒では DMS の共存

によりウィスカー状の炭素種の析出が明らかとなった。 

硫黄化合物を含む炭化水素の水蒸気改質反応中の炭素析出メカニズムについて、

Abraham らは Rh-Ni/Al2O3を用いて検討しており、炭化水素種が Ni から Rhへス

ピルオーバーし、硫黄種が Rhから Ni へスピルオーバーすることで Rhを覆うよ

うな炭素種が析出すると報告している[1]。しかし、メタンなどの軽質な炭化水

素成分での検討はされていない。また、Ni 系触媒において、ウィスカー状炭素

種の析出はグラファイト状炭素種の析出よりも高いエネルギーを必要とするこ

と、Ni 結晶子径が大きいほどメタン分解反応による炭素析出が進行することが

Rostrup-Nielsenにより報告されており、貴金属触媒においても金属粒径と炭素析

出に関係があることが考えられる [2]。Rangel らは触媒として Ru/Al2O3 と

Ru/MgO-Al2O3を用いて、Ru と担体との相互作用や触媒性能を検討し、活性金属

-担体の相互作用が触媒性能に影響することを報告している[3]。 

以上のことから本研究では、Pt/α-Al2O3における炭素析出のメカニズムを考察す

ると同時に、Pt 粒子径や担体が炭素析出反応に与える効果を検討した。 

 

4-2 実験方法 

4-2-1 触媒調製 

触媒は含浸法で調製した。担体として用いた α-アルミナ(α-Al2O3)はサソール

社製のベーマイト(CATAPAL B ALUMUNA)を出発原料とした。成型器でペレッ

ト状に固めた後、乳鉢を用いて砕き、篩にかけることで 150~250 μmに整粒した。

整粒後のベーマイトを空気中にて 800 ºC もしくは 1300 ºC で 2 時間焼成するこ

とで γ-Al2O3もしくは α-Al2O3とした。Al2O3以外には SiO2 (JRC-SIO-7, )、 MgO 

(JRC-MGO-3)、ZrO2 (JRC-ZRO-3)、TiO2 (P-25, Evonik)を担体として用いた。

150~250 μm となるように整粒した後、800 ºC で 2時間焼成して用いた。得られ
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た担体をナス形フラスコに投入し、100 mLの蒸留水を加えて 100 mmHgの圧力

条件下で 1 時間脱気を行った。その後、金属を含む水溶液を加えた。活性金属

の出発原料にはジニトロジアンミン白金(II)硝酸溶液(小島化学薬品)を用いた。

活性金属を含む水溶液を加えた後、常圧で 2時間撹拌を行い、80 ºC、100 mmHg

で蒸発乾固させた。これらを 110 ºC に設定した恒温槽で一晩乾燥し、マッフル

炉を用いて空気中にて 500 ºC で 2時間焼成して担持金属触媒を得た。 

 

4-2-2 活性試験 

活性試験は内径 6 mm の反応管を備えた常圧固定層流通式反応装置を用いて

行った。反応温度は 700 ºC、触媒重量は 0.25 gまたは 0.50 gとした。反応前に

10 % H2 / 90 % N2ガスを流量 100 mL min-1流通下、700 ºC で 0.5 時間水素還元し

た。反応ガスの組成は N2/CH4/H2O= 3.1/27.7/69.2 とし、全ガス流量は 325 mL min-1

とした。硫黄化合物として DMS を乾きガス換算で 0~10 ppm となるように加え

た。水蒸気改質反応の活性試験は W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1 ((GHSV = 

29,000-78,000 h-1)もしくは W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4
-1 (GHSV = 86,000 h-1)の条

件下で測定した。出口ガス分析は、水分を除去した後、パックドカラム

(SHINCARBON ST)と熱伝導度検出器(Thermal Conductivity Detector: TCD)を備え

付けたガスクロマトグラフ(Shimadzu GC-14B)で行った。 

 

4-2-3 キャラクタリゼーション 

700 ºC の活性試験後の白金触媒についてキャラクタリゼーションを行った。

触媒の結晶相は D/teX Ultra検出器、Ni フィルターを備え付けた粉末 X線回折装

置(Ultima-ІV, Rigaku)を用いて決定した。X線源は CuKα線(λ=1.54 Å)を用いて、

電圧 40 kV、電流 40 mA、スキャンスピード 0.2 ° min-1、ステップ幅 0.010 °、ス

キャン範囲 2θ = 20~70 °で測定した。結晶子径はシェラー式より算出した。この

時のシェラー定数は K = 0.94とした。 

窒素吸脱着測定は BELSORP-mini ІІ (MicrotracBEL)を用いて行った。サンプル

は前処理として BELPREP-vac. II (MicrotracBEL)を用いて真空下で 150 ºC 加熱を

2 時間行った。窒素の吸脱着は液体窒素温度(―196 ºC)で行った。得られた結果

より Brunauer-Emmet-Teller (BET)法を用いて比表面積を算出した。 

試験後の白金触媒上に吸着した硫黄種は蛍光 X 線分析(XRF, Epsilon 1, 

PANalytical)を用いて行った。蛍光Ｘ線の線源として Agを用いた。 

触媒上の貴金属の粒径や形態は透過型電子顕微鏡(TEM, JEM-2100F, JEOL)を

用いて観察した。加速電圧は 200 kV、エミッション電流は 230 µA 以下、暗電流

は 93~97 μAとした。TEM 観察は各サンプルを十分に破砕した後、エタノールを

少量加え、超音波で分散させたのち、銅製のグリッド(応研商事株式会社製)に数
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滴滴下し、乾燥後測定を行った。得られた TEM 像中の 50~100 個の粒子直径を

計測し、平均粒子径を求めた。全ての金属粒子は TEM 観察から求めた平均粒子

径で均一に存在しており、また半球状で担体上に存在していると仮定して金属

表面積を算出した。 

触媒上の活性点数は CO パルス吸着法により評価した。CO パルス吸着法は

BEL-CAT-ADVANCE (MicrotracBEL)を用いて行った。吸着温度は 50 ºC、サンプ

ル量は 0.1 gとした。10 % CO / 90 % Heを約 0.3 mLずつサンプルに供給し、CO

が吸着しなくなるまで測定した。吸着しなかった CO は He キャリアの TCD に

より定量し、飽和後の CO量から吸着 CO量を算出した。 

水蒸気改質反応で触媒上に析出した炭素種と析出量を昇温酸化法(TPO)によ

り評価した。TPO は BEL-CAT-ADVANCE (MicrotracBEL)を用いて行った。試験

後の白金触媒 0.05 gを用い、20 %O2 / 80 %N2 (30 mL min-1)流通下で室温から 900 

ºC まで 5 ºC で昇温させた。この時、生成した CO2や H2O を四重極質量分析計

(Q-MASS)により分析した。 

 

4-3 結果と考察 

4-3-1 Pt/α-Al2O3の炭素析出挙動 

4-3-1-1 メタン転化率の変化 

 W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4
-1条件下、1.0 wt. % Pt/α-Al2O3を用いたメタン水蒸

気改質反応(Steam methane reforming: SMR)結果を Fig. 4-1に示す。反応ガス中に

DMS を含んでいない SMR では反応開始後から 8 時間安定したメタン転化率を

示した。しかし、反応ガス中に DMS が存在することで反応開始直後からメタン

転化率は大幅に低下したが、反応開始後 20 分以降のメタン転化率は約 20 %で安

定した。第 3章で示したように Pt/α-Al2O3は DMS により一時的に被毒される活

性点と被毒されない活性点が独立して存在するためこのような劣化挙動を示し

たと考えられる。 

 

4-3-1-2 TEM による構造観察 

 還元後の Pt 触媒と反応ガス中に DMS を 10 ppm 含む SMR を 0.5、2、4、6、8

時間行った後の Pt 触媒の TEM 像と Pt 粒子径分布を Figs. 4-2、4-3に示す。還元

後の Pt 触媒では Pt 粒子と担体である α-Al2O3のみ確認された。試験後の Pt 触媒

では炭素種が確認された。反応開始 0.5 時間後の Pt 触媒に析出している炭素種

は他の試験後の Pt 触媒に比べ、わずかであった。また、還元後や反応 2 時間後

までは 2 nm 程度の Pt粒子が多く存在しているが、反応時間が 4 時間を超えると

5 nm 程度の Pt 粒子が多く存在することが明らかとなった。Pt 平均粒子径も 0.5

時間後の Pt 触媒では 3.6 nm であったが 4 時間後以降では 8.0 nm 程度となった。
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本研究で検討した条件下では、反応ガス中の DMS が Pt 粒子のシンタリングを

促進していることと、シンタリングした Pt粒子は 8 nm 程度で安定化することが

明らかとなった。 

 

4-3-1-3 CO 吸着による活性点数の評価 

 試験後の白金触媒上に吸着した CO量とその時のメタン転化率を Fig. 4-4に示

す。反応開始後0時間のプロットは還元後のPt触媒で測定した値を示している。

CO 吸着量は還元後の Pt 触媒で最も多かった。一方、試験後の Pt 触媒の CO 吸

着量は還元後の Pt 触媒に比べて減少したが、反応時間の違いによる差はほとん

どなく、どの触媒でも CO吸着サイト数は同程度であることが考えられる。した

がって、反応開始後 0.5時間で DMS により一時的に被毒される活性点は全て速

やかに被毒されたと考えられる。DMS により被毒されない活性点のみ CO 吸着

能があり、また水蒸気改質反応が進行する活性点となるため常に一定のメタン

転化率を示したと考えられる。 

 

4-3-1-4 TPO による析出炭素量の評価 

試験後の Pt 触媒の TPO分析結果を Fig. 4-5 に示す。どの触媒でも 400 ºC 以下

で燃焼する易燃性炭素種由来と考えられるCO2の発生量はほぼ一定であったが、

400 ºC 以上で燃焼する難燃性炭素種由来と考えられる CO2の発生量が反応時間

とともに多くなることが明らかとなった。反応開始後 0.5時間程度では難燃性炭

素種由来と考えられる CO2の発生はほとんどみられなかったが、反応開始 2 時

間以上の触媒では難燃性炭素種由来と考えられる CO2 の発生が顕著になった。

反応時間と炭素種由来の CO2発生量の関係を Fig. 4-6に示す。CO2発生量は反応

時間に比例し、本研究で検討した 8 時間試験中に、DMS による一時的なメタン

転化率の低下以外の触媒劣化はみられなかったが、8時間以上の長時間試験を行

うことでより多くの炭素種が析出する可能性が示唆された。実際の触媒プロセ

スでは、炭素種の析出により反応管の閉塞などといった問題が引き起こされる

ことが知られており[4-6]、このような炭素析出反応はできるだけ抑制する必要

がある。 

 

4-3-1-5 Pt 粒子径と炭素析出量の関係 

 Fig. 4-5に示した TPOピークから、400 ºC 以下で燃焼する易燃性炭素種と 400 

ºC 以上で燃焼する難燃性炭素種由来と思われる CO2の発生量をそれぞれ求め、

TEM 像から算出した平均 Pt 粒子径との関係を Fig. 4-7に示す。還元後の平均 Pt

粒子径は 3.5 nm 程度であり、反応開始後 0.5 時間後の Pt 触媒では Pt 粒子のシ

ンタリングも炭素析出も顕著に起こらなかった。しかし、反応時間とともに Pt
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粒子のシンタリングと難燃性炭素種の析出が著しく進行した。平均 Pt 粒子径が

8 nm 程度の値になることで難燃性炭素種の析出が加速された。また、以上のこ

とから、難燃性炭素種の析出はシンタリングした Pt 粒子上で選択的に起こって

いることが推察された。 

 

4-3-1-6 劣化・再生挙動と炭素析出の関係 

 1.0 wt. % Pt/α-Al2O3を用いて、反応ガスに 10 ppm の DMS を含む SMR を 2時

間行い、その後 DMS を含まない SMR を 24 時間行った。また、反応ガス中に

DMS を含まない SMRを 26時間行い、これらのメタン転化率と比較した結果を

Fig. 4-8 に示す。劣化処理が終了する反応開始 2 時間後の Pt 触媒と、26 時間反

応試験を行った再生試験後の白金触媒の TPO 分析結果を Fig. 4-9 に示す。これ

らの TPO ピーク形状や、析出炭素量に大きな差はみられなかった。これは、難

燃性炭素種の析出は反応ガス中に DMS が存在する間でのみ起こり、析出した難

燃性炭素種は DMS を含まない SMR で消費されないことを示している。水蒸気

改質反応は活性金属上で進行するというモデルの提唱もあるが[7, 8]、一般的に

活性金属上で炭化水素成分が活性化され、担体上で活性化された水蒸気と界面

近傍で接触し進行する反応であることが知られている[9]。また、硫黄種は活性

金属などへ吸着することで反応を阻害することが報告されている[10-13]。この

ことから、本研究では DMS が Pt 粒子上でも担体との界面近傍に吸着すること

で炭素析出を促進し、反応ガス中に DMS を含まない SMR により容易に S 種が

脱離するというモデルが考えられる。Claridge らの報告によると、各種金属の炭

素析出速度の序列は Ni > Pd >> Rh、Ru、Ptであり、Pt は炭素析出を起こしにく

いことが考えられてきた[14]。炭素種の析出は一酸化炭素の不均化反応(式 4-1)

やメタンの分解(式 4-2)、炭化水素の脱水素重縮合(式 4-3)によるものが知られ

ている。炭化水素の脱水素重縮合による炭素析出は、触媒表面に吸着した-CHx

種の逐次脱水素により生成した強吸着種が炭化することで起こることが知られ

ている。これらの炭素析出は全て、触媒表面で活性化された水蒸気により酸化

されないことにより起こることが考えられる。以上のことより、反応ガスに DMS

が含まれる SMR 中に炭素種を析出しない触媒の検討を行う必要がある。 

 

  2CO → C + CO2    (4-1) 

  CH4 → C +2H2    (4-2) 

  CnHm → polymerization → coaking (4-3) 
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4-3-2 Pt/α-Al2O3の Pt 担持量の影響 

4-3-2-1 Pt 担持量とメタン転化率の関係 

 Pt 粒子径と炭素種析出の関係を検討するため、Pt 担持量が 0.1、1.0、2.0 wt.%

となるように触媒を調製し、調製した Pt触媒を用いて SMRと DMSを含む SMR

を行った。試験結果を Fig. 4-10に示す。SMR では Pt 担持量が多いほど高いメタ

ン転化率を示した。しかし、最も高いメタン転化率を示した 2.0 wt.% Pt/α-Al2O3

触媒は 10 ppm の DMS 添加により受ける影響が大きく、DMS 存在下では大幅に

メタン転化率が低下した。0.1 wt.% Pt 触媒と 1.0 wt.% Pt 触媒への DMS による触

媒劣化の度合いは同程度であった。Pt 担持量が多くなるほど、担体上に存在す

る Pt 粒子径が大きくなることが考えられ、Pt 粒子径と DMS に影響を受ける度

合いに相関がある可能性が示唆された。 

 

4-3-2-2 TEM による構造観察 

 SMR 後の Pt 触媒の TEM 像と Pt 粒子径分布を Figs. 4-11、4-12 に示す。また、

Table 4-1に各 Pt 触媒の平均 Pt 粒子径と標準偏差を示す。還元後や DMS を含ま

ない SMR 後の 0.1、1.0、2.0 wt.% Pt 触媒の平均 Pt 粒子径はそれぞれ 2.4、3.5、

4.2 nm であり、2.0 wt.% Pt 触媒は他の白金触媒に比べ大きな Pt 粒子を有するこ

とがわかった。また、Pt 粒子径の分布から担持量の増加とともに確認された Pt

粒子径分布の幅が拡大していることがわかる。これは高担持量にすることで大

小様々な Pt 粒子が触媒上に存在していることを示している。次に、DMS を 10 

ppm 含む SMR 後の各白金触媒の TEM 像と Pt 粒子径分布を Figs. 4-13、4-14 に

示す。試験後の 0.1 wt.% Pt 触媒では Pt 粒子と担体である α-Al2O3のみが確認さ

れ、炭素種の析出などは見当たらなかった。一方、試験後の 1.0、2.0 wt.% Pt 触

媒でウィスカー状炭素種の析出が確認された。0.1 wt.% Pt 触媒の Pt 粒子径や Pt

粒径分布に活性試験中の DMS の有無による差はみられず、DMS によるシンタ

リングはほとんど起きなかった。試験後の 1.0、2.0 wt.% Pt 触媒では SMR 後で

みられなかった 15 nm 以上の Pt 粒子も確認され、平均 Pt 粒子径も 8 nm 以上と

なった。Pt 担持量が多くなるほど Pt 粒子径が大きくなり、DMS によるシンタリ

ングや炭素析出といった影響を受けやすいことが示唆された。 

 

4-3-2-3 TPO による析出炭素量の評価 

 DMS を含む SMR 試験後の Pt 触媒の TPO 分析結果を Fig. 4-15 に示す。試験

後の 1.0、2.0 wt.% Pt 触媒では 400 ºC 以上で燃焼する難燃性炭素種の析出が確認

された。難燃性炭素種の析出量は試験後の 2.0 wt.% Pt 触媒で最も多い値を示し

た。一方、試験後の 0.1 wt.% Pt 触媒では難燃性炭素種の析出が起きなかった。

TEM 観察と TPO 分析から、Pt/α-Al2O3が反応ガス中に存在する DMS に影響を
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受ける度合いと Pt 粒子径に相関があることが示唆された。 

 

4-3-3 Pt 系触媒の担体の影響 

4-3-3-1 担体とメタン転化率の関係 

 Pt 触媒の担体として α-Al2O3、γ-Al2O3、SiO2、MgO、ZrO2、TiO2を用いて SMR

を行い、DMS の有無による触媒性能の違いを検討した。DMS による影響を確認

するため、Pt 担持量は 1.0 wt%とした。各触媒のメタン転化率の変化を Fig. 4-16

に示す。DMS を含まない場合、α-Al2O3, γ-Al2O3、SiO2、MgO、ZrO2を担体と

して用いた Pt 触媒のメタン転化率は、わずかな初期劣化は起きたが、その後安

定した。Pt/TiO2 は初期のメタン転化率が低く、時間の経過とともにさらにメタ

ン転化率は低下した。これは Pt と TiO2との強い相互作用(Strong Metal Surface 

interaction: SMSI)により、Pt 上を Ti 成分が被覆することで失活したものと考えら

れる[15-17]。反応ガス中にDMSが 10 ppm含まれたガスで反応を行った場合は、

Pt/α-Al2O3と同様に、反応初期にメタン転化率はある程度低下したが、その後は

安定したメタン転化率を維持した。この時、比較的高いメタン転化率で安定し

ていたのは Pt/ZrO2と Pt/γ-Al2O3であった。Pt/TiO2は最初からほとんど活性は示

さなかった。 

 

4-3-3-2 TEM による構造観察 

 DMSを含まないSMR試験後のPt系触媒のTEM像とPt粒子径分布をFigs. 4-17、

4-18 に示す。どの触媒でも炭素種のようなものは見られなかった。また、

Table-4-2に平均 Pt 粒子径と標準偏差を示す。担体に用いた金属酸化物の比表面

積は小さいものは 3 m2 g-1、大きいものは 153 m2 g-1と違いがあるものの、還元

後の Pt 粒子は 1.6~3.6 nm となった。また、Pt 粒子径分布から 3 nm 程度の Pt 粒

子が多く存在していることが明らかとなり、Pt 担持量 1.0 wt.%では担持される

Pt 粒子の大きさが担体の比表面積に大きく影響されないことが示唆された。次

に、DMS を 10 ppm 含む SMR 後の TEM 像と Pt 粒子径分布を Figs. 4-19、4-20

に示す。反応ガス中に DMS が存在することで Pt/α-Al2O3と Pt/SiO2上にウィスカ

ー状炭素種の析出が確認された。 

 

4-3-3-3 TPO による析出炭素量の評価 

 試験後の Pt 系触媒の TPO分析結果を Fig. 4-21に示す。反応ガス中に DMS を

含んでいない SMR でも Pt/MgO や Pt/ZrO2、Pt/SiO2で 200~400 ºC に易燃性炭素

種由来の CO2生成が顕著にみられた。反応ガス中に DMS を含む SMR 後の TPO

分析では、Pt/α-Al2O3、Pt/SiO2でのみ 400~600 ºC に難燃性炭素種由来の CO2生

成が確認された。Pt/ZrO2触媒では炭素析出由来の CO2生成量に大きな違いはな
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いが、DMS により析出する炭素種がわずかに変化した。また、Pt/MgO では反応

ガス中に DMS を含まない SMR 時に比べ、DMS 共存下条件によって炭素析出由

来による CO2の生成の量が減少した。この低温で燃焼する易燃性炭素種は CO2

の生成と同時に H2O (m/z =18)の生成が確認されており、炭化水素種であること

が考えられる。このことから、DMS が活性金属である Pt と担体の界面近傍の

Pt 上に吸着することで、担体で活性化された水蒸気の供給が阻害され、メタン

分解に類似した反応が進行したと考えられる。 

 

4-3-4 白金担持量の最適化 

 今までの検討で Pt 担持量が 0.1 wt.%であれば難燃性炭素種の析出が抑制でき

ることが明らかとなった。また、Pt/ZrO2、Pt/γ-Al2O3 を用いると反応ガス中に

DMS が含まれていても比較的高いメタン転化率を示すことや反応中に難燃性炭

素種を析出しないことも見出した。そこで、Pt 担持量を 0.1 wt.%とした Pt/ZrO2, 

Pt/γ-Al2O3であれば、より炭素析出を抑制できると期待でき、これら触媒の検討

を行った。活性試験結果を Fig. 4-22 に示す。DMS 非共存下、共存下ともに 0.1 

wt.% Pt/γ-Al2O3でのメタン転化率の方が高かった。 

反応ガス中に DMSを 10 ppm含む SMRを 8時間行った後の Pt触媒を TEMで

観察した。得られた TEM 像を Fig. 4-23 に示す。試験後の Pt 触媒上に炭素種の

析出はみられなかった。 

反応ガス中に DMS を 10 ppm 含む SMR を 8時間行った触媒を TPOにより分

析した。結果を Fig. 4-24に示す。どちらの触媒でも易燃性炭素種が析出したが、

析出した炭素種の量は 0.1 wt.% Pt/ZrO2 上で 0.153 mmol g-cat.-1、0.1 wt.% 

Pt/γ-Al2O3上で 0.076 mmol g-cat.-1であった。1.0 wt.% Pt/α-Al2O3上に析出した 1.16 

mmol g-cat. -1に比べると、炭素種の析出が大幅に抑えられていることが明らかと

なった。 

 

4-4 結言 

1.0 wt.% Pt/α-Al2O3において、反応ガス中に DMS が存在することで Pt 粒子の

シンタリングが促進された。第 3章で反応ガス中の DMS によりウィスカー状の

難燃性炭素種が析出することを報告したが、析出炭素量は反応時間に比例する

ことを見出した(Fig. 4-6)。Pt 粒子と析出炭素種の関係を調べたところ、8 nm 程

度までシンタリングした後の Pt 表面で選択的に炭素析出反応が進行しているこ

とを示した。また、炭素析出はメタン転化率、CO吸着量に影響しないことから、

炭素析出サイトと水蒸気改質に活性を示すサイト、COを吸着するサイトは独立

して存在することを示した。以上のことから、炭素析出はシンタリングした Pt

表面に存在する炭素析出サイトからのみ進行すると考えられる。 
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Pt/α-Al2O3 を用いて Pt 粒子径と炭素析出量の関係性を検討した結果、Pt 粒子

径が小さいほど炭素が析出しないことを明らかにした。Pt 粒子径が小さいほど

担体との相互作用が強くなることが考えられ、実際に Pt 粒子径が小さい触媒で

は、シンタリングが抑制された。 

α-Al2O3以外の金属酸化物を担体とした 1.0 wt.% Pt 触媒の検討を行った。担体

の比表面積は小さいものは 3 m2 g-1、大きいものは 153 m2 g-1と差があるものの、

3 nm 程度の Pt 粒子を多く持つことが明らかとなり、Pt 担持量 1.0 wt.%では担持

される Pt 粒子の大きさが担体の比表面積に影響しないことが示された。なかで

も、Pt/γ-Al2O3と Pt/ZrO2が比較的高いメタン転化率を示しつつ、Pt/α-Al2O3より

炭素を析出しないことを明らかにした。 

0.1 wt.% Pt/γ-Al2O3と0.1 wt.% Pt/ZrO2の触媒性能や試験後のPt触媒の分析結果

より、反応ガス中に DMS を含んでいても炭素析出を抑制しつつ、ある程度のメ

タン転化率を示すことが明らかとなった。 
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Fig. 4-1 Methane conversion over 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 for SMR without DMS (◇) and 

SMR with 10 ppm DMS feed (□). Reaction condition: Temperature = 700 ºC, 

H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 1.38 g-cat. h 

mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-2 TEM images of fresh 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 catalyst (A) and spent 1.0 wt.% 

Pt/α-Al2O3 catalysts after SMR with 10 ppm DMS feed for 0.5 h (B), 2.0 h (C), 4.0 h 

(D), 6.0 h (E), 8.0 h (F). SMR reaction condition: Temperature = 700 ºC, H2O/CH4/N2 = 

69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-3 Metal particle size distribution of fresh 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 catalyst (A) and 

spent 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 catalysts after SMR with 10 ppm DMS feed for 0.5 h (B), 2.0 

h (C), 4.0 h (D), 6.0 h (E), 8.0 h (F). SMR reaction condition: Temperature = 700 ºC, 

H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 1.38 g-cat. h 

mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-4 Methane conversion over 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 for SMR with 10 ppm DMS 

feed and CO adsorption amount of the fresh and spent catalysts. SMR reaction 

condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 0.5-8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, 

total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-5 TPO profiles of spent catalysts after SMR with 10 ppm DMS feed. SMR 

reaction condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 0.5-8 h, H2O/CH4/N2 = 

69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4
-1. Measure 

condition: atmosphere = 20 % and 80 % N2 (total gas flow rate was 30 mL min-1), 

ramping rate was 5 ºC min-1 from the ambient temperature up to 900 ºC. 
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Fig. 4-6 Relationships between the reaction time and the amount of carbonaceous 

species over 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 for SMR with 10 ppm DMS feed. SMR reaction 

condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 0.5-8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, 

total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4
-1. Measure condition: 

atmosphere = 20 % and 80 % N2 (total gas flow rate was 30 mL min-1), ramping rate 

was 5 ºC min-1 from the ambient temperature up to 900 ºC.  
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Fig. 4-7 Relationships between average Pt particle size (+) and carbonaceous species 

deposit amount calculated from low temperature TPO peaks (○) and high temperature 

TPO peaks (□) over 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 for SMR with 10 ppm DMS feed. SMR 

reaction condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 0.5-8 h, H2O/CH4/N2 = 

69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4
-1. TPO 

measure condition: atmosphere = 20 % and 80 % N2 (total gas flow rate was 30 mL 

min-1), ramping rate was 5 ºC min-1 from the ambient temperature up to 900 ºC.  
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Fig. 4-8 Relative methane conversion over 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 for SMR with 10 ppm 

DMS feed (closed symbol) and SMR without DMS (open symbol). SMR reaction 

conditions: Temperature = 700 ºC, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 

mL min-1, W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-9 TPO profiles of spent 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 catalysts after regeneration test (A) 

and SMR with 10 ppm DMS feed for 2 h (B). SMR reaction conditions: Temperature = 

700 ºC, reaction time = 2 or 26 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL 

min-1, W/F = 1.38 g-cat. h mol-CH4
-1. Measurement conditions: atmosphere = 20 % O2 

and 80 % N2 (total gas flow rate was 30 mL min-1), ramping rate was 5 ºC min-1 from 

ambient temperature up to 900 ºC. 
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Fig. 4-10 Methane conversion over 0.1 wt.% Pt/α-Al2O3 (△), 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (○), 

and 2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (□) catalysts for SMR without DMS (A) and SMR with 10 

ppm DMS feed (B). Reaction condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, 

H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h 

mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-11 TEM images of spent 0.1 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (B), and 

2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (C) catalysts after SMR without DMS. SMR reaction condition: 

Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate 

= 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-12 Metal particle size distribution of spent 0.1 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% 

Pt/α-Al2O3 (B), and 2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (C) catalysts after SMR without DMS. SMR 

reaction condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 

69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-13 TEM images of spent 0.1 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (B), and 

2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (C) catalysts after SMR with 10 ppm DMS feed. SMR reaction 

condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, 

total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-14 Metal particle size distribution of spent 0.1 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% 

Pt/α-Al2O3 (B), and 2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (C) catalysts after SMR with 10 ppm DMS 

feed. SMR reaction condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 

= 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-15 TPO profiles of spent 2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (B), and 

0.1 wt.% Pt/α-Al2O3 (C) catalysts after SMR with 10 ppm DMS feed. SMR reaction 

condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, 

total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. Measure condition: 

atmosphere = 20 % and 80 % N2 (total gas flow rate was 30 mL min-1), ramping rate 

was 5 ºC min-1 from the ambient temperature up to 900 ºC. 
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Fig. 4-16 Methane conversion over 1.0 wt.% Pt/SiO2 (□), 1.0 wt.% Pt/γ-Al2O3 (+), 1.0 

wt.% Pt/ZrO2 (△), 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (○), 1.0 wt.% Pt/MgO (×), and 1.0 wt.% 

Pt/TiO2 (◇) for SMR without DMS (A) and SMR with 10 ppm DMS feed (B). 

Reaction condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 

69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-17 TEM images of spent 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% Pt/SiO2 (B), 1.0 

wt.% Pt/γ-Al2O3 (C), 1.0 wt.% Pt/MgO (D), 1.0 wt.% Pt/ZrO2 (E), and 1.0 wt.% Pt/TiO2 

(F) catalysts after SMR without DMS. SMR reaction condition: Temperature = 700 ºC, 

reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 

2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-18 Metal particle size distribution of spent 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% 

Pt/SiO2 (B), 1.0 wt.% Pt/γ-Al2O3 (C), 1.0 wt.% Pt/MgO (D), 1.0 wt.% Pt/ZrO2 (E), and 

1.0 wt.% Pt/TiO2 (F) catalysts after SMR without DMS. SMR reaction condition: 

Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate 

= 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-19 TEM images of spent 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% Pt/SiO2 (B), 1.0 

wt.% Pt/γ-Al2O3 (C), 1.0 wt.% Pt/MgO (D), 1.0 wt.% Pt/ZrO2 (E), and 1.0 wt.% Pt/TiO2 

(F) catalysts after SMR with 10 ppm DMS feed. SMR reaction condition: Temperature 

= 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL 

min-1, W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-20 Metal particle size distribution of spent 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 (A), 1.0 wt.% 

Pt/SiO2 (B), 1.0 wt.% Pt/γ-Al2O3 (C), 1.0 wt.% Pt/MgO (D), 1.0 wt.% Pt/ZrO2 (E), and 

1.0 wt.% Pt/TiO2 (F) catalysts after SMR with 10 ppm DMS feed. SMR reaction 

condition: Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, 

total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-21 TPO profiles of spent 1.0 wt.% Pt/α-Al2O3, 1.0 wt.% Pt/SiO2, 1.0 wt.% 

Pt/γ-Al2O3, 1.0 wt.% Pt/MgO, 1.0 wt.% Pt/ZrO2, and 1.0 wt.% Pt/TiO2 catalysts after 

SMR without DMS (A) and SMR with 10 ppm DMS feed (B). SMR reaction condition: 

Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate 

= 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. Measure condition: atmosphere = 20 % 

and 80 % N2 (total gas flow rate was 30 mL min-1), ramping rate was 5 ºC min-1 from 

the ambient temperature up to 900 ºC. 
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Fig. 4-22 Methane conversion over 0.1 wt.% Pt/γ-Al2O3 (+) and 0.1 wt.% Pt/ZrO2 (△) 

for SMR without DMS (A) and SMR with 10 ppm DMS feed (B). Reaction condition: 

Temperature = 700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate 

= 325 mL min-1, W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-23 TEM images of spent 0.1 wt.% Pt/ZrO2 (A, B), and 0.1 wt.% Pt/γ-Al2O3 (C, 

D) catalysts after SMR with 10 ppm DMS feed. SMR reaction condition: Temperature = 

700 ºC, reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, 

W/F = 2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. 
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Fig. 4-24 TPO profiles of spent 0.1 wt.% Pt/ZrO2 (A) and 1.0 wt.% Pt/γ-Al2O3 (B) 

catalysts SMR with 10 ppm DMS feed. SMR reaction condition: Temperature = 700 ºC, 

reaction time = 8 h, H2O/CH4/N2 = 69.2/27.7/3.1, total flow rate = 325 mL min-1, W/F = 

2.76 g-cat. h mol-CH4
-1. Measure condition: atmosphere = 20 % and 80 % N2 (total gas 

flow rate was 30 mL min-1), ramping rate was 5 ºC min-1 from the ambient temperature 

up to 900 ºC. 
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Table 4-1 Relationships between metal loading amount, reaction conditions, average 

particle size of metal, and standard deviation of Pt/α-Al2O3  catalysts*. 

Catalyst 
Reaction 

condition 

Average metal 

particle size / nm 

Standard deviation 

/ － 

0.1 wt.% Pt/α-Al2O3 

Reduction 2.5 0.9 

DMS 0 ppm 2.4 0.8 

DMS 10 ppm 2.2 1.0 

1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 

Reduction 3.6 2.3 

DMS 0 ppm 3.5 2.0 

DMS 10 ppm 8.3 8.6 

2.0 wt.% Pt/α-Al2O3 

Reduction 3.9 1.9 

DMS 0 ppm 4.2 2.1 

DMS 10 ppm 8.9 8.7 

* Data were estimated from TEM observations. 
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Table 4-2 Relationships between support material, reaction conditions, average 

particle size of metal, and standard deviation of Pt catalysts*. 

Catalyst 
Reaction 

condition 

Average metal 

particle size / nm 

Standard 

deviation / ― 

1.0 wt.% Pt/TiO2 

Reduction 3.1 2.2 

DMS 0 ppm 3.8 2.9 

DMS 10 ppm 5.3 4.2 

1.0 wt.% Pt/ZrO2 

Reduction 2.2 1.5 

DMS 0 ppm 3.8 1.8 

DMS 10 ppm 4.6 3.3 

1.0 wt.% Pt/α-Al2O3 

Reduction 3.6 2.3 

DMS 0 ppm 3.5 2.0 

DMS 10 ppm 8.3 8.6 

1.0 wt.% Pt/SiO2 

Reduction 3.0 1.8 

DMS 0 ppm 3.7 1.3 

DMS 10 ppm 5.5 2.7 

1.0 wt.% Pt/MgO 

Reduction 2.1 0.9 

DMS 0 ppm 3.0 0.8 

DMS 10 ppm 4.8 1.4 

1.0 wt.% Pt/γ-Al2O3 

Reduction 1.6 0.4 

DMS 0 ppm 2.0 0.6 

DMS 10 ppm 2.3 1.0 

* Data were estimated from TEM observations. 
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第 5章 

 

結論 

 

第 1 章の「序論」では、家庭用燃料電池システム向けの水素製造プロセスの

水素源として、パイプライン天然ガス(Pipeline natural gas: PNG)を用いた際、現

状の改質プロセスで生じる問題点として、アンモニアの副生や硫黄被毒による

触媒劣化について述べた。 

第 2 章の「窒素に由来するアンモニアの副生とその抑制」では商業触媒であ

る Ni/α-Al2O3、Ru/α-Al2O3 によるメタン水蒸気改質(Steam methane reforming: 

SMR)では、窒素の混入により、後段プロセスに影響するほどのアンモニアが副

生することを明らかにした。一方、Rh/α-Al2O3、Pt/α-Al2O3、Ir/α-Al2O3を用いる

ことでアンモニアの副生量は問題がないとされている 0.1 ppm 未満にまで抑制

することが可能であることを見出した。本研究でアンモニアの副生を抑制でき

る水蒸気改質触媒の指標として R 値を定義した。この R 値を用いることで、水

蒸気改質触媒のアンモニア副生能の評価を簡素化した。また、Rh、Pt、Ir触媒の

アンモニア副生能を検討したところ、R 値は金属担持量に影響されず活性金属固

有の値を示すことから、これらの触媒でアンモニアの副生が抑制できたのは金

属の持つ特性によるものであると結論づけた。 

 第 3 章の「硫黄化合物による触媒劣化と性能の再生」ではアンモニアをほと

んど副生しない Rh/α-Al2O3、Pt/α-Al2O3、Ir/α-Al2O3 の硫黄耐性を比較検討した。

硫黄化合物としてジメチルスルフィド(Dimethyl sulfide: DMS)を含む反応ガスを

用いた。Rh/α-Al2O3に対する DMS 被毒は一時的なものと、永久的なものが存在

し、DMSを含まない SMRにより触媒性能が 60 %程度まで回復した。Pt/α-Al2O3、

Ir/α-Al2O3に対する DMS 被毒は全て一時的なものであり、DMS を含まない SMR

により触媒性能がほぼ完全に回復することを明らかにした。DMS の有無に関わ

らず、Pt/α-Al2O3は Ir/α-Al2O3よりも高い触媒性能を示したが、反応ガス中にDMS

を含む SMR 中にウィスカー状の難燃性炭素種を析出することを明らかにした。

しかし、Pt/α-Al2O3 上に析出するウィスカー状の炭素種は触媒性能に影響せず、

水蒸気改質反応と炭素析出反応は平行反応である可能性を示した。また、

Pt/α-Al2O3 は DMS で劣化しても、SMR で性能が回復することから反応ガスに

DMS を含む SMR 中の Pt/α-Al2O3上には DMS 被毒を受ける活性点、DMS 被毒を
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受けない活性点、炭素種を選択的に析出する活性点が独立して存在している可

能性を示した。 

 第 4 章の「Pt/α-Al2O3上の炭素析出機構の推定とその対策」では Pt 系触媒を

用いて、様々な検討により炭素析出の抑制をすることができた。試験後 1.0 wt.% 

Pt/α-Al2O3 の透過型電子顕微鏡(Transmission electron microscopy: TEM)観察によ

り、反応ガス中の DMS により Pt がシンタリングすることを明らかにした。ま

た、昇温酸化法(Temperature programmed oxidation: TPO)分析によりシンタリング

した Pt 上でウィスカー状の難燃性炭素種が選択的に析出することを示唆した。

0.1 wt.% Pt/α-Al2O3を調製し、検討したところシンタリングやウィスカー状の炭

素種は確認されず、Pt 粒子径がウィスカー状炭素種の析出に関係していること

を明らかにした。また、種々の金属酸化物を担体として用いることで、担体と

Pt の相互作用を検討し、この相互作用によりシンタリングやウィスカー状炭素

種の析出を抑制することが可能であることを見出した。 

 本研究で検討した種々の触媒の中でも 0.1 wt.% Pt/γ-Al2O3や 0.1 wt.% Pt/ZrO2

を用いることで、反応ガス中に窒素や DMS が混入しても後段プロセスに影響す

るアンモニアを副生せず、安定的に水素を生成することが示された。しかし、

本研究では 8 時間の安定性しか議論しておらず、長期安定性は不明である。ま

た、検討した触媒は全て含浸法で調製したものであり、より均一な金属粒子を

持つ触媒を調製するため、調製法の検討などを行うべきであると考えている。

将来の展望としては、Pt をさらに微粒子化することで触媒性能を向上させると

ともに担持量の削減を検討すること、金属-担体の相互作用を検討すること、C2

以上の炭化水素成分が含まれている場合の触媒性能を検討する必要があるなど、

様々な検討が必要であると考えている。したがって、PNG を用いた家庭用燃料

電池システム向けの水蒸気改質触媒として製品化には更に検討を重ねる必要が

あり、今後検討すべき項目を次章にまとめた。 

以上を総括すると、本研究では不純物として天然ガスに窒素や硫黄化合物が

含まれているときの各種触媒の反応挙動の傾向を明らかにすることで、既存の

商業触媒では困難であった諸問題を解決し、より高い性能を持つ新規 Pt 系水蒸

気改質触媒の開発をすることができた。 
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第 6章 

 

今後の課題 

 

6-1 緒言 

 本研究は、パイプライン天然ガス(PNG)の水蒸気改質により生成した水素の利

用を想定した。家庭用燃料電池による発電を想定し、窒素や硫黄化合物などの

不純物を含むメタンを用いて水蒸気改質反応をおこない、アンモニア副生能や

硫黄耐性を検討した。その結果、PNG を燃料に用いた家庭用燃料電池システム

で発電する際に Pt 系触媒が適することを示した。しかし、1.0 wt.% Pt/α-Al2O3

を用いると、反応ガス中に含まれる硫黄化合物により、難燃性のウィスカー状

炭素を析出することが明らかとなっている。このウィスカー状炭素は触媒性能

の低下に関係しないと結論付けたが、析出量と反応時間に相関があり、長時間

の使用により反応管の閉塞が生じる可能性がある。以下に本研究では解決に至

らなかった、今後考えられる課題を述べる。 

 

6-2 今後考えられる課題 

6-2-1 触媒価格 

天然ガスやナフサの水蒸気改質による水素製造プラントでは、水蒸気改質触

媒として安価な Ni 触媒を用いる。一方、家庭用燃料電システムには水蒸気改質

触媒として Ru触媒が用いられていると言われている。Ruは Ni よりも高価では

あるが、(i) 金属として安定であるため酸化しにくい。(ii) Ni よりも炭素を析出

しにくい。などのメリットがある。家庭用燃料電池システムはプロセスの簡略

化や低コスト化を目指しているため、還元処理の必要がなく、反応中に炭素を

析出しにくい貴金属触媒を水蒸気改質触媒として利用することが考えられてい

る。 

本研究は、水蒸気改質に活性を示す貴金属の中でも Rh、Pt、Ir、Ru に着目し

た。田中貴金属工業株式会社が公表している、2016年 11 月時点での貴金属 1 g

あたりの価格は Rh が約 2,900円、Pt が約 3,400円、Irが約 2,500 円、Ruが約 170

円である。Ru は貴金属ではあるが比較安価であるため、家庭用燃料電池システ

ムに用いられていることが考えられる。しかし、本研究の検討により、Ru 触媒

は PNGを燃料に用いた家庭用燃料電池システムに適さないことが明らかとなっ

た。本研究は PNG 水蒸気改質触媒として Pt系触媒が適する可能性を見出してい
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る。Pt は貴金属の中でも高価であるため、大量に利用することは好ましくない。

金属価格を考えた上で Pt 系触媒の商業利用を考えると、金属担持量を Ru 触媒

の 1/20 以下にする必要がある。Ru触媒は 2.0 wt.% Ru/α-Al2O3が商業触媒として

販売されているが、性能や耐久性の向上のため、Ru 担持量を増やそうとする動

きもある。しかし、現状の Ru触媒を考えると Pt 担持量は多くても 0.1 wt.%程度

にする必要がある。一般的に担持量を少なくすることで活性低下が生じる恐れ

があり、Pt 使用量を減らしつつ、高い触媒性能を持たせるためには露出してい

る Pt 表面積を大きくする必要がある。そのためには Pt の高分散化が有効である

と考えている。Pt の高分散化には触媒調製法や用いる試薬に影響を受けること

が考えられる。実際に触媒調製法が触媒の構造や性能に影響するといった報告

がある[1-3]。本研究では全ての触媒を含浸法で調製したが、触媒調製法は含浸

法の他にも共沈法[4]、ゾル-ゲル法[3, 5]、析出沈殿法[6]など様々な方法が提唱さ

れており、触媒調製法の影響を検討する必要があると考えている。また、本研

究では、Pt の出発源としてジニトロジアンミン Pt(II)硝酸溶液を用いたが、触媒

上の金属粒子径と金属出発源に相関があることが報告されている[7, 8]。このこ

とから、触媒調製法だけではなく、金属出発源による影響も検討するべきであ

ると考えている。 

 

6-2-2 触媒の安定性 

 プラントでは触媒が失活しても触媒を交換することで解決できるが、家庭用

燃料電池システムで触媒の交換となると、担当の技術者を家庭に派遣する必要

があるため、交換用の触媒以外に技術費がかかる。このようなコストを削減す

るため、家庭用燃料電池システムは 10年間の連続使用を目標としており、各プ

ロセスに使用する触媒には高い安定性が求められている。Ru 触媒は家庭用燃料

電池システムに採用されている水蒸気改質触媒であるが、反応ガス中のジメチ

ルスルフィド(DMS)により失活すること、同条件下で Pt 系触媒はある程度の触

媒性能を維持することを本研究で見出した。また、Pt 系触媒の中でも Pt/ZrO2、

Pt/γ-Al2O3を用いることや Pt 担持量を低減することで、1.0 wt.% Pt/α-Al2O3では

問題となっていたウィスカー状炭素の析出を抑制できることを明らかにしてい

る。 

ZrO2は α-Al2O3よりも高価なため、触媒価格自体は高くなってしまう。しかし、

失活や反応管の閉塞を招く可能性のあるウィスカー状の炭素種を析出しないた

め、Pt/ZrO2 は Pt/α-Al2O3 より長い期間利用できる可能性がある。一方、γ-Al2O3

は熱安定性が低く、水蒸気改質反応雰囲気下で長時間使用すると結晶層が

γ-Al2O3から θ-Al2O3や α-Al2O3に変化することで、ウィスカー状炭素種の析出な

ど、好ましくない副反応が進行する可能性がある。実際の家庭用燃料電池シス
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テムへの応用を考えると、本研究で提案する Pt/ZrO2、Pt/γ-Al2O3も数千時間の長

期試験を行い、触媒性能とともに結晶相なども議論することで長期安定性を確

かめる必要があると考えている。 

 

6-2-3 種々の硫黄化合物による影響 

本研究では脱硫が困難な物質であるという理由から、硫黄化合物としてジメ

チルスルフィド(DMS)を用いた[9, 10]。しかし天然ガスには DMS 以外にも硫化

水素(H2S)、メタンチオール(CH3SH)、硫化カルボニル(COS)、二硫化炭素(CS2)、

ジメチルジスルフィド(DMDS)などといった多種多様な硫黄化合物を含まれて

いることが知られている[11-13]。これらの硫黄化合物は PNG中にも存在するこ

とが十分に考えられる。また、硫黄化合物の種類により、劣化度合いが異なる

といった報告がある[14]。PNGを燃料に用いた家庭用燃料電池システムを考える

と、本研究で提案した Pt 系触媒が DMS だけではなく、多種多様な硫黄化合物

に対しても高い耐性を持つか検討すべきである。 

 

6-2-4 C2 以上の炭化水素成分の影響 

天然ガスの主成分はメタンではあるが、メタン以外にもエタン、プロパン、

などの炭化水素成分が含まれている[13]。これらの炭化水素成分の水蒸気改質反

応はメタン水蒸気改質反応よりも炭素析出することが知られており、家庭用燃

料電池システムに PNGを用いることを考えると、C2以上の炭化水素成分を用い

て水蒸気改質反応を行い、触媒上に析出する炭素量を評価する必要がある。 

 

6-2-5 炭素析出機構の詳細な検討 

本研究で、1.0 wt.% Pt/α-Al2O3は反応ガス中に硫黄化合物が存在することによ

りウィスカー状の炭素種を析出することや、0.1 wt.% Pt/α-Al2O3ではウィスカー

状の炭素種が析出しないことを明らかにした。また、Pt 粒子径と炭素析出に相

関があり、ウィスカー状の炭素種は比較的大きな Pt 粒子上でのみ析出する可能

性を示した。しかし、ウィスカー状の炭素種は比較的大きな Pt 粒子全体で析出

するのか、Pt 粒子のなかでも特定の面上でのみ析出するのかまでは議論できて

いない。触媒上を工夫することで特定の粒子径を持つ Pt 触媒を調製し、高分解

能透過型電子顕微鏡(HR-TEM)などを用いることで露出面を特定し、露出面と炭

素析出の関係を検討する必要があると考えている。 

一般的に水蒸気改質反応では、反応ガス中の水蒸気と炭素原子の割合(Steam to 

carbon ratio: S/C)が炭素析出に影響することが知られている[13]。反応ガス中に硫

黄化合物が含まれていても同様のことが考えられるため、S/C と炭素析出の関係

を明らかにすることで、反炭素析出反応の機構解明に繋がる可能性がある。 
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6-2-6 担体の作用に関する分析 

 担体が触媒性能に反映されることが知られている[8, 15]。本研究でも、種々の

金属酸化物を担体とした 1.0 wt.% Pt触媒の触媒性能や硫黄耐性を検討した。TiO2

やMgOを担体とした Pt 系触媒の触媒性能は他のものに比べて低かった。また、

担体の比表面積は小さいものは 3 m2 g-1、大きいものは 153 m2 g-1と差があるも

のの、どの触媒でも 3 nm 程度の Pt 粒子を多く持つことが明らかとなり、Pt 担

持量 1.0 wt.%では担持される Pt 粒子の大きさが担体の比表面積に影響しないこ

とが示された。試験後触媒の分析により、触媒によりシンタリング度合いが異

なることが明らかとなっており、担体の性質の違いによるものか、Pt-担体間の

相互作用の差が影響していると考えられる。しかし、本研究では言及できてい

ない。担体の持つ性質によるのであれば CO2 や NH3 を用いた昇温脱離法(TPD)

により、担体の酸・塩基性を分析することで相関が得られる可能性がある。ま

た、相互作用によるものであれば、水素を用いた昇温還元法(TPR)分析を行い、

還元のピーク位置から議論ができる可能性がある。 

 

6-3 結言 

 硫黄化合物や窒素を含むメタン水蒸気改質反応を行い、各触媒のアンモニア

副生能や硫黄耐性を検討することで、パイプライン天然ガスを燃料に用いた家

庭用燃料電池システム向けの水蒸気改質触媒として、Pt 系触媒が有効であるこ

とを提案した。しかし、上記に示したように克服すべき課題は残されており、

更なる検討を重ねる必要がある。 
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9th Asia Pacific Conference on Sustainable Energy & Environmental Technologies 

(APCSEET2013) 

Chiba (Japan) 2013.7.5-8 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



110 

 

競争的資金等の研究課題 

 

1. 貴金属触媒を用いたメタン水蒸気改質反応での不純物硫黄成分の影響 

北海道大学触媒科学研究センター共同利用・共同研究 

研究期間: 2015 年 8月 1日－2016年 3 月 31日 
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金額: 15 万円 

研究代表者: 霜田直宏 

研究分担者: 清水研一, 里川重夫 

研究協力者: 渡辺文博 
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研究代表者: 霜田直宏 
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研究協力者: 渡辺文博 
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