プロセス設計　試験対策
　・気液平衡
ラウールの法則、K-value
　・還流比　、還流液を入れる理由　最小還流比
　・物質収支　熱収支(蒸留塔回りの)
　・蒸気密度　　PV=ｚRT　→圧縮係数から算出する方法
　・フィードポンプ、中間ポンプ、　リフラックス　（揚程の出し方）
　　　吐出側、吸引側圧力やフィード段圧力、配管の圧力損失などに注意
　　　Control バルブ、オリフィスなどの考え方
　試験はいろいろな式を覚えるのではなく、考え方をしっかり抑えておくことが大事。また、ほとんどが計算問題（電卓持参）。一部そうでない問題が出るらしい。
また、最後の運転費などの計算というところは出ないらしい。
　電卓以外は持ち込み不可！
　課題6回分出たのでそれについてはしっかり抑えておくこと
1． 気液平衡に関する問題
2． 還流に関する問題
3． 物質収支・熱収支に関する問題
4． 蒸気密度に関する問題
5． ポンプに関する問題
※先生が初回の講義の際に言っていたWeb-learningのサイトは講義の内容の7割を網羅していて非常に分かりやすくなっているのでぜひ見た方がいいと思う！以下のノートは講義ノートから作ったものであって、Web-learningとは違う部分もあるので少し目を通してほしいが、よくよく見るとⅣ．４～１０はほとんど講義とかぶっているのでWeb-learningの方をみたほうが確実に分かりやすい。
０．主な用語の定義
ⅰ）成分
　F：フィード(原料)　
塔頂(L、Vは濃縮部)
　→　D：留出液(distillate)(製品となるもの)　L：還流液　V＝D+L：塔頂蒸気
　塔底(L’、V’は回収部)
　→　W：缶出液(抜出液)　L’：塔底液　V’=L’－W：回収部蒸気(リボイラー蒸気)
　
ⅱ）蒸留塔
　トレイ・・蒸留塔の棚段
ⅲ）熱交換器
：熱を奪ったり与えたり・・コンデンサー(C)、リボイラー(R)、BTM’sCooler

　　　　　は熱を奪うもの(コンデンサー)　　　　　　　は熱を与えるもの(リボイラー)
ⅳ）
以下教科書に沿って教科書の補足的な形でノートを書いていく。(ノートを参照にしているので、講義で取り上げたことは大体書いているつもりです。)
　各項目番号が教科書とほぼ対応しているので教科書を見ながらたまにはこちらも読んでください。
Ⅰ．序論
０．自己紹介など
　講師：橋本元由　日揮勤務していたらしい
・サイエンスとエンジニアリング
　サイエンスが自然界の現象の進行を知ることを目的としているのに対して、エンジニアリングはサイエンスにより得られた知見をどう利用するかに重きを置いている。これらの区別は特に化学の分野においてはっきりしていない。かつてはエンジニアリングは工学として科学とはっきり区別されていたのだが。
１．プラントとは
・LPGについて
　→Liquefied petroleum gas 
 前期の触媒化学の時もやったが、メタンガスはCH4であり、Hの割合が他の油などと比べて大きいので燃やしたときに比較的CO2の排出量が少ない。したがってメタンガスを燃料として用いたいが、ガスだと容積が膨大になってしまう。そこでメタンガスを液状にして運びやすくしたものがLPGである。
　ガス田で随伴ガスとして出てくるものは以前は利用されていなかったのだがもったいないということで１９７０年代からはLPGとして利用されるようになってきたらしい。
　
・日揮のプロジェクトというのは何億円単位で、３年近くの期間を要するものである。その中で何をどこまでいつまでにやるという制御をしながらプロジェクトを進めることが非常に大切になってくる。もしプラント完成が予定よりも遅くなってしまった場合は予定通り完成した場合に得られていた利益を賠償しなければいけない。したがって、多少足りない部分があったとしてもとにかく期日までには間に合わせるように作る。足りない部分は後で補足する。

　ちなみにこういったプラント設計にあたってエンジニアリング会社と輸送・建設会社の談合ということはあまりないという。それはもともとの企業気質があって、社員の育ちが違うためだと言っていた。
２．プラントを建設するための仕事(プロジェクト)の流れ
　これは教科書1頁と同時に資料１も参照のこと。ここでは資料1について補足する。
2.1基本計画・基本設計について　
　　UFDというのは水がどうやって流れていくかをかいた図面。
P&IDは配管設計図などであり、非常に複雑になる。(資料３参照)　
オペレーションマニュアルは操作に関して運転時の手順を試運転、通常運転ともに書いたものである。これをもとに資料１の最後のステップである試運転や、実際のプラント始動後の運転が行われる。
詳細設計基本条件は詳細設計のために流す図である(当たり前か・・・)。
プロセスフロー図は配管などの太さ、材質、どことどこをつなぐかまで書く。それは後の詳細設計の際にはまがりかたまで書かなければいけなくなるらしい。
2.2詳細設計
　　機器設計図・配管設計図・材料集計表・加熱炉設計図・加熱機器設計図などは機械屋や化学工学系の人が作る。それに対して土木・建築設計図は土木系、電気設計図は電気系、計装機器仕様書などは電気・制御専門家が作るといったように、プランと一つ作るのでたくさんの異分野の専門家が必要になる。
　　詳細設計ではガソリン、灯油、重油をどうやって分けるかなども細かく決めていく。そのためには加熱の仕方なども細かく設計。設計の際に注意することとしてはなるべくCO２出さないように加熱焼却するやり方なども入ってくる。
2.3建設工事
　　プラントの地盤作りのためにその前のステップの調達および製作・製作検査が終わる段階にはすでに仮設工事が始まっているらしい。さらにいえば、見積もりの段階で設計予定地の道路状況や周囲の橋の状況など、建設可能かどうか調べられるらしい。
　　被覆工事は一度冷却したプラントの温度を保つためにプラントを被覆する作業である。
2.4　試運転

　　運転準備では洗浄が行われる。試運転ではできた製品(石油など)が見積もり時の予定スペックに対してオンスペックであるかどうかなども調べられる。
Ⅱ．プロセス設計(教科書２ページ～３ページ)
１．プロセス設計を行うために必要な情報
③冷却水、電気
　冷却水の温度を決めてリサイクルできるようにする。具体的にはクーリングタワーで蒸気を冷却する際に冷却水が用いられるが、冷却により温度が上昇した水を空気と接触させて逆に冷却する。これにより何度も再利用ができるようになる。
　また、電気の量が足りているかどうかを調べ、発電所を作る必要があるか判断する。
④降雨量、風速
　降雨量を調べ、雪の重みでタンクが潰れてしまわないか
　風速・・風が強い地域ではプラントの耐久性を上げる必要がある
⑤工程
　納期。納期を守ることは必須で、それを守れないとペナルティーがあるばかりか信頼を失っていこう使ってもらえなくなってしまう。
　まじめすぎて１００%完成させてから納品したとしても納期が遅れてしまうとまったく意味がない。
２．プロセス設計の概要
(１)プロセスフローの決定
　たとえば沸点差が小さい時は抽出を選ぶなど、極力コスト・操作が簡単であることを重視する。
(２)単位操作の条件設定・計算　Unit Operation
　プロセスの全操作を単位操作に分けて、それぞれを専門分野として研究していく。
反応においては温度条件、触媒の詰め方、原料成分の混合比、反応器内での滞留時間を変化させることによってどのように反応が変化するかを調べる。さらに、除熱・加熱について調べる。
(３)フローの各ラインの物質収支、熱収支
　一応物質収支・熱収支が取れていることを確認。これらが取れていないとバランスが悪いということになる。
(４)Process　Flow　Diagram(資料２参照)
　資料２参照。資料２の①、②はフィード液を表していて、③はトップ(塔頂液)(ここではプロパン)、④はボトム(塔底液)(ここではブタン)を表している。また、この中にはFRC、TRC、LCなどのバルブも書かれている。詳しくはⅢの２．１．２、２．１．３参照
(５)機器の基本設計
　
(６)P＆ID　(資料３参照)
　PFDとは違い、すべてのライン、バルブの種類が書かれ、熱交換器も2種類に分けて書き込まれている。また、逆止弁の記号も書かれている。
Ⅲ．プロセス設計の基礎
１．気液平衡
Raoultの法則などについてはⅣ例題計算　３(２)参照のこと。
　溶液の分圧がA、B成分の液組成とそれぞれの蒸気圧の積になるという法則。図の見方は
　この気液平衡図において蒸留を繰り返し、一成分の純度が非常に大きくなったときはも残り液になっていない方の成分の蒸気圧が非常に高くなり、気体になりやすくなるということになる。その成分が飛びやすく危険になるため操作には気をつける。
　相対揮発度が1より大きいときはi成分のほうが揮発しやすくなるといった具合である。

　
２．蒸留(２に限って教科書と対応していない)
２．１　蒸留塔の基礎
　次に、蒸留塔の各部について述べる。蒸留塔は蒸留塔本体、その内部の棚段(トレイ)、熱交換器(塔頂蒸気を冷却するコンデンサーおよび塔底液を加熱し、蒸気にして蒸留塔に送り込むリボイラー、缶出液を冷却するボトムクーラー)を基本とし、ポンプ・モーター・レシーバー、流量を調節するバルブがある。ここでは蒸留塔を蒸留塔内、塔頂、塔底と分けて述べる。
　
2.1.1　蒸留塔内部の原理
まず、蒸留塔の原理から述べる。
蒸留塔のより下の段から上昇してくる高温の蒸気が、各段に存在する液により濃縮されて一度液になる。各段の液は蒸気から熱を受けて、より揮発しやすい成分が蒸気となってうえの段に向かって出て行く。さらにその上の段で蒸気が濃縮されて、そこからまたより揮発しやすい成分が上の段に向かって出て行く。最終的に揮発しやすい成分が塔頂蒸気として出て行くという仕組みである。
蒸留には単蒸留と連続蒸留がある。
単蒸留するものとしてエタノールの蒸留ということがある。エタノールを蒸留すると、初留、中留という段階がある。
連続蒸留は単蒸留と違い、連続的にフィードを加えて蒸留するものである。
2.1.2　塔頂部
　塔頂蒸気をコンデンサーにより濃縮して留出液および還流液にする。留出液が目的とする溶液であるが、それに対して還流液は蒸留等に戻すための液である。
　還流液は以下の目的で流される。すなわち①塔頂成分を適正にするため　②フィード段より高い位置の段に液を流すためである。それぞれについて述べる。
1 塔頂成分を適正にする
還流液の量は塔頂についているFRC、TRCにより決定される。FRCは流量を制御する装置、TRCは温度センサーとなっていて、温度が上昇してくると還流液を多く蒸留塔に戻すようになり、温度が下がってくると逆に還流液を塔に戻す量を減らす。これは、塔頂温度が上昇していることと、塔頂成分が関係あるからである。温度が設計した温度と比べて高くなっているということは、蒸留塔の塔頂成分中で沸点の高い成分(たとえば水や教科書の例ではC3など)が設計よりも増加してくるということである。したがって、還流液を流すことによって高沸点成分を塔の下のほうに戻し、少なくなっていた分離したい成分を適正な量に戻す。(教科書の例ではC3=が98％になる予定が97％になっていたときなどで、これを還流液を戻すことにより98％にするということ)
2 フィード段より高い位置に液を流す。
上の理由よりもさらに根本的な問題として、蒸留塔のフィード段より下の段にはフィードが流れ落ちるが、それよりも高い方の段には流れる液がない。したがって、還流液を流さないとそもそもフィード段より高いところに下から蒸気がやってきたとしても、先に述べたように蒸気が液によって濃縮されることができず、結局フィード段の組成の蒸気がそのまま蒸留塔の塔頂までくるだけで意味がない。そうならないように還流液をながして下の段からの蒸気を濃縮させる。
2.2.3　塔底の原理
塔底液は塔底の液がたまってきたときにLCにより塔底から出される。LCは塔底の液のレベルを調べるためのレベルコントローラーである。
２．２　蒸留塔の種類について(資料６参照)
　講義中に説明していた蒸留塔の種類としては棚段塔および充填塔であった。これらについて述べる。
2.2.1　棚段塔
　棚段塔は蒸留塔内部で板が段状に積み重なっていて、格段に液が存在するという形をしている。その段の形状について3種類述べる。
①　バブルキャップトレイ
　資料６の図のように蒸気がバブルキャップを潜り抜けて下の段から上ってくる。このようになっていると段の液面が高くなると下の段にバルブキャップを通って液が落ちていってしまいそうだが、押さえがきいてこぼれないようになっているらしい。

　どうしても液を漏らしたくない時にはこれを用いる。しかしこれは重くてかつ値段が高いのあまり一般的には使われない。
②　シーブトレイ
　非常に簡単なつくりであり、段にぽつぽつと孔が開いていてその孔から蒸気が上がってくる。孔が小さいため蒸気が上昇する勢いもあって液は下にはこぼれないが、多少下段に落ちていってしまうらしい。それは蒸気のスピードによる。
3 　バルブトレイ
　キャップがついていて蒸気が上がってくるとキャップが押し上げられて通るようになっている。
2.2.2　充填塔
３．物質収支
　物質収支の基礎は以下のとおり
　　F　＝　D　＋　W
　あるいはもっと前のくくりで言えば
　　F　＝　(V-L)　＋　（L’－V’）
　蒸留塔に入っていくものと出て行くものを考えればよい。
　代替L/D＝１７くらいになり、Lが大変大きくなる。
４．熱収支
　熱収支も物質収支と同じでその出入りのバランスがとれていることから計算する。
　　Qin =　Qout

⇒QF　+　QR　＝　QD　＋　QC　＋　QW
　QR以外は各々のエンタルピー(Qcはエンタルピー差)(kJ/kg)×流量(kg/h)により熱量を得ることができるが、リボイラーデューティーQRはエンタルピーの算出が難しく、熱収支から求めることになる。これは塔底の熱が複雑で、また状況によって変化してしまうためである。
　また、特に留出物がフィードとして戻ってくるような蒸留塔だと熱収支の計算や、成分の計算が非常に難しくなる。分離を決める際には最初のフィードの条件を考える必要がある。また、最近では蒸留塔のフローさえかければシュミレーターが厳密な計算をしてくれるが、細かい部分で間違っている可能性もあり、シュミレーターになれるとそういったチェックが逆にできなくなってしまうともいえる。
　
Ⅳ．例題計算
１．デザインベース
(１)原料スペック

　　ここでMPa・Gとなっていることに注意。これはゲージ圧と呼ばれるもので、1気圧　　

　(1atm)を表していて、0.1013MPa分、絶対圧MPa･Aよりも高い値をとる。すなわちたとえば2MPa・Gは2.1013MPa･Aであるということである。
(２)製品スペック

　　塔底液を35℃以下にするためにはCoolerが必要。ただし最後の課題でやったようにフィードと塔底液の熱交換を行う場合はそういった冷却の手間を軽減することができることもある。
(３)運転時間
　　運転時間は一年で8,000時間となっていて毎日運転し続ける場合と比べて760時間少ない。これは定期修理が必要であるためだからである。しかし、近年は緩くなってきて4年に一度止めればいいということになっている時もあるらしい。
(４)ユーティリティー
２．物質収支
　成分ごとの物質収支に関しては、かつては留出物のC3が98％の純度で欲しかった場合、
98.1％になるようにゆとりをもって設計していた。しかし、こういったゆとりを蒸留塔のあらゆるところでとっていると次第にプラントが大きくなってきてしまい、コストが大きくなってしまう。こういった無駄は近年では省かれるようになってきていて、物質収支の計算においてもひかえめな値をとるようになってきている。
　また、たとえば表４－１－１などではC4が塔頂にはなく、C2が塔底にはないという設定のもとに計算しているが、実際には蒸留塔の計算をした後でも本当にそうなっているのか調べる必要がある。すなわち計算しなおすようにする。
３．蒸留塔の操作圧力・温度の決定 

　以下では次の手順で操作圧力を決定していく。

　　ⅰ）まず、ある操作圧力を仮定し、そのときの成分の沸点(温度)Tを(２)の①の方法から算出する。ただし、気液平衡データ(気相か液相どちらかの組成)がわかっていなければならない。

　　ⅱ）ⅰで得られた温度が以下の(１)で述べる条件を満たしているかを考え、最初に設定した操作圧力で大丈夫か検討する。

　ここでは最初にⅱで審査される操作圧力の決定条件を述べ、

(１)操作圧力の決定条件
　①熱媒、冷媒の使用条件
　　　Condenserの冷却水は28℃、Reboilerのスチーム温度は158℃である。それを考えるとたとえば塔頂蒸気が28℃以下であったり、塔底液が158℃以上であるとそれぞれ冷却濃縮、加熱蒸発ができなくなってしまう。そういったことがないかどうかをチェックする。
　②取り扱う系の特性
　　　通常、蒸留塔の塔頂と塔底では塔底の方が圧力が高くなる。圧力と同時に、塔底の方が高沸点成分が多くなるので温度も高くなる。したがって、熱分解や重合などが起こる可能性が高くなる。たとえばトルエンやスチレンは重合しやすく、スチレンは110℃で重合してポリスチレンとなる。こういったことが起こらないように減圧にして上が広がっている形の蒸留塔にするらしい・・・？
　③分離上の優位性
　　　圧力が低い方が気液平衡の相図の曲線が膨らんで段数が少なくて済むようになる。
　④機器の材質の選定
　　　たとえばレシーバーで98℃のプロピレンを蓄えていたとする。プロピレンのBPは表4-1-1より―47.7℃であり、通常はこの温度では気体であるが、高圧にすることで液体としている。一方でカーボンスチールや鉄は-40℃を下回るともろくなってくる。そのため、カーボンスチールなどでできたレシーバーで、運転後にプロピレンを抜かないでそのまま高圧の内部を大気解放してしまうとプロピレンが気化して-47.7℃になってしまい、レシーバーが壊れてしまう。このため、操作には気をつける必要がある。
(２)操作圧力の決定　　

　①操作圧力の求め方　(実際はある操作圧力の時の成分の沸点の求め方)

　　　K-valueというのがあり、以下の式により温度に対する関数として表される。
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　　　　　　　　　　　　　　(１)
　　　これはちょうどアントワンの式で純物質の蒸気圧が以下であらわされることと類似している。というよりこの蒸気圧Pｓを大気圧Pで割ったものがＫ-valueであり、下の式から出てきている。
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　　　　　　　　　　　　　　　(２)
　　Raoultの法則より、理想状態においては
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　　　　　　　　　　　　　　　　(３)
が成り立つ。辺々各成分を足してサンメンションをとると、気液組成の和は当然1になるから
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となり、これらを変形すると　　
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となる。ここで最後の等式で
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とおいた。すなわちK-valueはここから来ていて、(１)、(５)、(６)を合わせると結局Tに関する関数
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が得られる。本当は電卓などで液相組成がわかっている時は(５)、気相組成がわかっている時は(６)の方程式を解くことにより沸点Tを求めることができる。しかし、(７)、(８)式は指数関数の和を含んでいて通常では解くのは難しい。したがって、適当なTを代入することで１になるかどうかを確かめるという方法がとられるのである。この適当なTは②の蒸留塔では大体６０℃前後ということがわかっているので最初から検討をつけて代入していくことができる。あるいはパソコンで計算すればあっという間である。
　　なお、K-valueの式の定数A、Bは資料５の１の表のように与えられる。
（ちなみに、化学工学熱力学の講義でも出てくるのだが、そこではこのAntonie式をもとにTを仮定して各成分iの蒸気圧Piｓとモル分率xiの積の和
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が大気圧(101.3kPa)と等しくなるかどうかを調べ、等しくなるTを求めるということをやった。(詳しくは化学工学熱力学のエクセルシート参照)　 それとの違いは両辺をPで割ったかどうかということだけである。(１)式のPで割っているのに、(７)(８)ではあまりPは関係ないような式になってしまっているが、Pの影響はA、Bの変化という形で表れていると考えられる。）
②操作圧力の決め方
　(a)塔頂

　　　操作圧力を決める決定条件というのを(１)でやったが、以下ではそこで述べた①熱媒、冷媒の使用条件に照らして操作圧力を決めていく。その際にもう一つ大きな指標となるのが熱交換器の伝熱面積Aである。Aは以下の式により与えられる。
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　　ここでQ/Uはほとんど一定の値をとり、したがって断熱面積は熱交換する媒体の温度差⊿tによって決まる。Δtが小さくなればAが大きくなってしまう。塔頂液の温度Tをあまり低くしてしまうとコンデンサーの冷却水温度の２８℃に近くなってしまい、コンデンサーを大きくしなければならなくなる。それを避けるために60℃くらいがベストだといわれている。
　ここで気相組成がわかっている状態で、P＝2.06MPa、1.765MPaとしたときのK-valueと(8)を満たす温度Tを算出した。これにより、P=2.06のときならば温度が条件に合うものになるということがいえた。
　(b)で塔底の温度を調べることにより、P=2.06で大丈夫かチェックする。

　　(b)塔底

　　　技術屋というのは答えがはっきりしない場合でも何らかの仮定を出して数値を出さなければ仕事にならない。したがって、必ずしも正確な値でなくても欲しいデータは近似的に算出してしまう。
　　　塔底での圧力もそのようにして求められる。すなわち、塔頂の圧力は(a)から求めた2.06MPaを求め、棚段一段ずつの圧力損失がわかればそれ×段数で塔頂と塔底との圧力差がわかるといった具合である。ただし、蒸気が棚段を上っていくにつれて一段につきどれくらいの圧力損失があるのかわからない。また、蒸留塔の段数もこの段階では求められない。したがって、一段ごとの圧力損失、蒸留塔段数は仮定して求めることになる。それぞれ2～10mmHg、100段とした。
　　　ただし、一段ごとの圧力損失は塔底から塔頂の間に変化するものであり、また、実際に2mmHgに保つということはできない。蒸気のボリュームは多いが液の量が少ない蒸留塔などではとくに2mmHgに保つのは難しく、(蒸留塔を？)大きくすれば圧力損失を小さくすることはできるのだが、そうすると今度は液がちゃんと蒸留塔内でまわらなくなってくる。また、トレイの孔によっても圧力損失は変わってきてしまう。
　　　最後に圧力損失2～10mmHg、段数100段というのは仮定でしかないので後で補正する必要がある。
４．最小理論段数の計算 

　４で述べる最小理論段数Smと５で述べる最小環流比Rmは図4-6-3のそれぞれx軸、y軸に平行な漸近線になる。すなわち、これらの計算をしなければ、蒸留塔を、得たい成分が得られないような段数や環流比に設計してしまう可能性がある。これを避けるために必ずSm、Rmは計算されなければいけない。
(１)最小理論段数　
　蒸留塔ではⅢ．2.1.2で述べた理由から必ず還流液を流す必要がある。そのとき、塔頂蒸気をすべて還流液として蒸留塔に戻した場合、教科書図4-4-1における操作線が真ん中の対角線となる。その時は図の点線で描かれた理論段数を表す線の折れまがる数が減るために最小理論段数であるということができる。
　
最小理論段数SmはFenskeの式から与えられる。
　Fenskeの式でSm=Nm＋１としたのは、Nmが蒸留塔内での段数、１がリボイラーを示している。
　この式に表4-4-1の流量とK-valueを代入する。ただし、流量の単位でkg-mole/hとなっているのはkmol/hのことである。昔はそういう風に表記する習慣があったらしい。
　　　
(２)仮定した組成のチェック
　演習4-2でやった。たとえば塔底にC2が含まれていないということを仮定した場合は(１)でやった塔底液中の最も軽い成分ℓをC3=からC2に置き換えて計算する。すると以下のようになる。
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　この式は特に覚える必要はないと言っていたが・・・
　考え方としては以下の通り。

　　①まず、表4-4-1を見てDistの中で数字が書かれた最も下の(重い)成分(ｈとする)とBTMsの最も上の(軽い)成分(ℓとする)が何であるかを読み取り、それらの流量、K-valueを読み取る。
　　②次に、塔頂と塔底のどっちの成分を本当に含まれていないか調べるのかを決め、hな　　

　　　ら本来のhよりもひとつ重い成分を、ℓなら本来のℓよりひとつ軽い成分をそれぞれｈ、ℓとする。それらのK-valueを読み取り、流量をxとおく。
　　③(１)のFenskeの式に代入。最小理論段数には(１)で求めたSmを利用
　　④xを求めて非常に小さいことを確認。
　なお、教科書の(２)では塔頂液にi-C4が入っていないかを調べたが、その場合は通常塔頂液の最も重い成分hを変えればいいだけである。しかし、ここでℓもC3=からC3 に変わっているのはC3=の量が少なくて不正確な値が出るかもしれないからということであった。しかしこの程度なら全然変える必要はないという。
５．最小還流比の算出 

(１)最小環流比　

　1.1．最小環流比を算出する必要性について

先にも述べたように最小環流比Rm (Reflux minimumの略？) を決めておかないと間違った設計をしてしまう可能性がある。Rmより低い環流比に設定すると成分の分離が不可能になる。シュミレーターで設計するとき、このRmを入れておかないと蒸留塔ができてから段数が多すぎて作り直すなどということになる可能性がある。(後に述べるように環流比が小さいと段数が多くなる)
1.2　最小環流比を算出する手順

　最小環流比を算出する手順は簡単に書くと以下の通り

　①フィード段のモル分率とK-valueからFeed段の温度、および最小環流比の計算に用いるk値を算出((2)、(3))
　②留出液の組成およびk値を式(4-5-2)に代入してRmを算出((3))
　

　この①は結局次のkに関する方程式を解けばいい。
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しかし、この方程式は解くのが難しいので、いちいちkを仮定してこの方程式が成り立つかどうかを確かめなければいけない。そのための作業が①である。
1.3　q値について

q値は供給段の温度の飽和蒸気にする為に必要な熱量を蒸気圧で割ったものである。必要な熱量は図4-5-1の各温度における蒸気または液を(TB、HVB)すなわち沸点の蒸気にする為に必要な熱量ということになる。それに対して蒸発熱は沸点Tbの時の蒸発エンタルピーと液エンタルピーの差である。したがって、それぞれ以下のようになる。ここで蒸気は上の曲線、液は下の曲線をみるということに注意して(TB、HVB)の点までとのエンタルピー差を考える。
沸点の溶液：
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飽和蒸気のとき：
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　　　←たぶんです。

沸点以上の蒸気：
[image: image16.wmf]0
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沸点以下の液：
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(２)Feedのqの計算
　(a)原料供給段の沸点の計算

　　①供給段の圧力をⅣ．３「蒸留塔の操作圧力・温度の決定」の項で算出した塔頂と塔底の圧力の平均値として求める。
　　②①で求めた圧力における各成分のK-valueをⅣ．３．(２)の最後の圧力補正のやり方で算出
　　③各成分の液相モル分率×K-valueを求め、その和が1になるか確かめる。(これはⅣ．３．(２)①のxがわかっている時のやり方)
　　④もし1になっていれば、最初に設定した温度が原料供給段の沸点であるということになる。１にならなければ他の温度で算出。
　　この辺はK-valueを温度から求められないしたぶん出ないのではないか？しかし、資

料５の１に書いてあるような感じで表を出されてK-valueを求めて圧力補正して和が

1になるkを求めるというのが誘導的に出るかもしれない。
　(b)qの値の算出
　　　Feed液のqの値を(１)のやり方で算出する。ただし、それぞれのエンタルピーHVB、HLB、HL1は資料５の２に書いてある。
(３)最小環流比の決定

　　式(4-5-1)のように両辺をそれぞれ求めて、それらが最も近くなるkを算出する。
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ここでは相対揮発度αを求める必要がある。αは第1成分とi成分のK-value比であるが、ここでいう第1成分とは最も揮発しやすい(=純物質の蒸気圧が高い)成分であり、C 2 など表の一番上に書かれるものである。
さらに、得られたｋがα1ℓとα1hの間になければいけないが、ここでいうℓとhはライトキーコンポーネント、ヘビーキーコンポーネントであり、最小理論段数の算出でも出てきたように塔底で最も軽い成分、塔頂で最も重い成分ということになる。ただし、最小理論段数の算出の時と同様に、これらの成分が極端に少ない場合は計算がおかしくなってしまうためそれ以外の成分を用いて計算されることもある。
６．還流比の決定
(２)平田の相関　
　(１)のGillilandの相関では分かりにくいということで平田の相関が考えられた。
(３)還流比の決定
　　演習４－３解答参照。
　　教科書22ページ図4-6-3は横軸が環流比R、縦軸が理論段数Sのグラフである。

いま、環流比Rが増えるということは還流液の量が増大するということである。すなわち環流液に対して塔底でのリボイラーがださなければいけないスチーム量が増大することを意味している。(このスチーム量のくだりは合っているのか？) また、たとえば蒸留液の組成が得たいものより若干変化してしまった場合に、環流液が大きい場合は大量の還流液を流さなければいけないことになり、これは非経済的であるともいえる。

それに対して、Rが小さい時というのはそういった心配はないが、図4-6-3をみるとわかるように環流比Rが少し変化してしまうと急激に対応する理論段数Sが変化してしまう。しかし、実際は理論段数を減らすことはできないのでこれは蒸留液の組成の誤差という結果になってしまう。したがって、環流比Rを低く設定すると環流比の変化がほとんど許されないということになってしまう。

以上のことからRが大きいと経済性が悪く、Rが小さいと操作性に問題があるということがいえる。
７．実段と原料供給段 

(１)実段　
　　(プロセス設計においては時として計算よりも実績のデータから出した方が正確であったりする。)
　　蒸留塔は非常に高い上に、フィード段よりも上側は気相が中心であるのに対して、下側は液相が中心となっている。このように事情が違っていてそれぞれの塔径も異なってくる。したがって、フィード段よりも上側と下側とで2つの塔に分けてしまった方がよい。フィード段よりも上を濃縮部、下を回収部と呼ぶようになる。
(２)原料供給段の決定
　　Feed段の組成とFeedの組成が異なっていると、非常にもったいないといえる。たとえばFeed段がC=３70％であったとして、FeedはC=３62％だから、せっかくFeed段で70％に濃縮しても原料と混ざって薄められてしまう。こういったことがないようにFeed段の組成をFeedと同じになるようにFeed段より上の段数を計算する。
　　ここでは最小理論段数を算出したときに用いたFenskeの式を用いる。最小理論段数の時は塔頂と塔底の組成で考えたが、ここでは塔頂とFeedの組成で考える。ただしここで用いる組成は表４－１－２のものを用いる。
　　教科書に載っている(４－７－１)式の数字はFenskeの式と表４－１－２のデータをよく比較すると何なのかわかるはず・・・
８．熱収支の計算 （還流液と熱収支）
(１)Cold　Reflux量
　　塔頂の還流液の正確な量の導出を行う。
　　６で導出した還流比は17であった。したがってその計算では還流液Lは留出液Dの17倍の量であり、3750(kg/h)×17=63750(kg/h)となる。
　　しかし、実際はこの中には還流液Lだけでなく、35℃の還流液により冷却され、液化した最上段の52.2℃の蒸気が含まれている。したがって、本当は還流液として戻さなければいけない量はもっと少ない。
　　それを(１)で計算している。

　　

(２)蒸留塔まわりの熱収支計算
　　今回の講義ではエンタルピーとして資料５の２で行っているように温度と相状態だ　けで決めている。すなわち塔頂の何度の蒸気、何度の液、などについてはそれぞれエンタルピーを出しているが、もっと正確に言うと同じ温度の同じ蒸気であってもプロパンとメタンではエンタルピーが異なる。したがって、本当は成分ごとにエンタルピーを出さなければいけない。

　　今回の講義ではそこまでやらない。

９．塔径の決定 

(１)トレイ(Tray)
　トレイの種類については本ノートのⅢ．2.2.1を参照のこと。
1.1　蒸気量と液量のキャパシティーについて

　棚段塔内での液の流れはさまざまな状況が考えられる。蒸気が液により一度濃縮されて、逆に液の揮発しやすい成分が蒸発して上の段に上がっていくというのが蒸留塔の基本的な流れである。

しかし、蒸気の量が液の量に対して多くなってくると、蒸気がそのまま液を連れて上にあがってしまう現象が起こる。これがEntrainmentである。さらにそれが激しくなるとトレイ上の液が蒸気によってすべて上に持っていかれてしまうJet－Floodingが起こる。こうなってしまうと蒸留塔のバランスが崩れ、上のトレイに圧力がかかるため、いずれバーンと下のトレイの方に一気に液が落ちていくことになる。
また蒸気の量が液と比べて少なくなってくると、今度は逆に上の段のトレイから液がすべて下に落ちていくというDamping現象が起こる。Dampingは液が下のトレイに漏れていくというWeeping(泣くような状態)が激しくなったものである。
　　こういったDampingやJet-Floodingが起こらないように最大液量、最小液量の間で、蒸気量も一定の許容範囲になるように決められる。これが蒸気と液量のCapacityと呼ばれるものである。
1.2　トレイのパスについて
　　蒸留塔内の液量が多くなると、図4-9-1におけるDown Comer　Back-upが大きくなる。すなわち、上から液のバランスを保つべく落ちてくる液の量が多くなる??(ということか？)。この際に、Down Comerが細いと落ちてくる液の量に追いつかなくなってしまうが、だからと言ってこれを太くすると液との接触面積の割合が小さくなり蒸留の恒率が悪くなってしまう。そこで1パスではなく、2パス、3パスにすることで細くても液の流れがよくなるようにする。
　
1.3　蒸気の圧力損失について
　　３の(２)②(b)で一段あたりの圧力損失を5ｍｍHg としたが、この圧力損失⊿pは以下の式で書ける。
　　Δp　=　Δpｄｒｙ + Δpwet
  Δpdryは蒸気がトレイの孔をとおるときの圧力損失であり、トレイの孔のサイズが決まれば一定値をとる。それに対してΔpwetは蒸気が液の間を通る時の圧力損失であり、液面の高さによって決まる。圧力損失は1段で2ｍｍＨｇ変化すると蒸留塔全体では200ｍｍＨｇなどの大きな損失になる。したがって、出来るだけ圧力損失を減らすために、Δpwetを小さくする。その為に、図4-9-1におけるWeir高、ダムの高さを小さくして液面を下げる。また、トレイの孔を液が漏れない程度に極力大きくしてΔpdryも小さくする。
　　

(２)トレイロードの算出
　　ロードというのは資料９の塔径算出チャートの横縦軸であり、塔径を求めるときに使われる。これは、体積流量、または体積流量に補正を加えた数値のことであって、結局流量(kg/h)を密度(kg/m3)で割ったものということになる。
　　したがって、塔径を求めるためには、まずトレイロードを求めるべく質量流量(kg/h)、および密度を求める必要がある。ここでは質量流量をひとまず求めている。
　　数値は図4-8-1のものを参照にする。濃縮部のLiq.Load、すなわち液の体積流量では８(１)でやったように最上段では還流液により濃縮された蒸気の分を合わせて液として考えている。回収部の気相の体積流量ではリボイラーによって気相になることを考え、リボイラーのデューティーを61.6℃の液相と気相のエンタルピー差で割ることにより算出する。
　　
(３)密度の算出
　　(２)で述べたように密度を算出しなければ体積流量、塔径を求められない。
　　まず、濃縮部ではプロピレン濃度が98％なので、純粋なプロピレンのものとして計算している。
液密度は資料５の３から算出する。(算出というか・・・)
　　気体密度は資料８のzチャートにより求める。
　　また、回収部ではプロピレンとプロパンが２：８になり、2成分といわざるを得ないので多少複雑になる。液密度も教科書の式から求めなければいけない。気体密度の算出に関しては演習４－５の解答参照。
(４)塔径の算出(資料９参照)
　　資料9の塔径算出チャートを用いてV-Load(縦軸)およびLiq.Load(横軸)のデータから最適な塔径を算出する。
　　そのために質量流量÷密度により体積流量Vap-Load、Liq-Loadを算出し、密度補正によりV-Loadを求め、さらに資料９から得られる補正係数(システムファクター・トレイスペース・ファクター)をかける。
　　結果、塔径算出チャートでV－LoadとLiq.Loadが交わるところのすぐ上の直線の示す塔径を採用する。
　　なお、塔径算出チャートでは上の直線しか考慮していないので結局Entraimentの線しかみていないことになる。しかし実際のプラント設計の際にはWeeping量やキャップの数も算出し、キャパシティーグラフも考えなければいけない。
１０．塔のBTM部分の高さ決定
　講義であまりよくわからなかったのでWeb-learningから転載。(出典：http://weblearningplaza.jst.go.jp/cgi-bin/user/lesson_start.pl?course_code=500&lesson_code=4478&now_course=500)

次に蒸留塔の塔底部の高さについて考えてみましょう。
蒸留塔の塔底では液の払い出しにポンプを使用することが多くあり、この場合、ポンプが空引きしないように液の滞留時間を2～3分とります。ここでは3分として、液を滞留させるための高さについて考えましょう。
前の計算から、塔底部の液流量は191m3/hです。
滞留時間を3分とすると、その液量は9.5m3になります。
回収部の塔径は2,400mmですから、その断面積は4.5m2で、3分間分の液を貯める高さhは、 h=9.5/4.5=2.1m となります。
　一般に塔底にはリボイラーの配管から蒸気と液の混合物が混相状態で入ってきます。
この配管のノズルの中心部分から最下段のダウンカマー底部までの高さは一般にベーパーゾーンとして1,500mm程度とります。リボイラーからは蒸気だけでなく液と蒸気が混じった状態で入ってきますので、ある程度高さをとって、蒸気と液を分離する必要があるのです。
また、塔底部の液面とリボイラー配管のノズルとは250mm程度離します。
前に求めた塔底液の滞留のための高さとこれらを合計しますと、4,300mmになります。

１１．Receiverのサイズ(Overhead Receiver(D-1)) 

　

１２．塔の概略図 

　特に補足はない。
１３．熱交換器
(１)熱交換器の種類

ほとんどの熱交換器は多管式熱交換器(セル＆チューブ型)に分類される。Shellは殻という意味で胴体のことを指していて、それに対してtubeは管、ここでは伝熱管のことを指す。多管式熱交換器は、ドンガラ状の胴と、胴についている固定管板と遊動管板との間に設置された管状の伝熱管からなっている。　胴によって完全に空気から遮断された胴側の流体と伝熱管側の流体とが熱交換器内で管壁を通して熱交換をするという仕組みである。

ここで胴(shell)側には邪魔板をいれる。これは胴側の流体が入口管台から出口管台まで誘導されるためというだけでなく、邪魔板がないと広い胴内であるためある程度自由に流体が流れることができ、移動速度が遅くなってしまうのに対して、邪魔板を入れることによって流体の速度を速くすることができるのである。(講義で胴には仕切り板、伝熱管には邪魔板を入れると言っていたが、そういったものも入っているかもしれないが、一般的に調べると逆であった。)
また、伝熱管では内部で仕切り板が入ることで２つに区切られ、入口のノズル(仕切り室管台)から往復するようになる。これにより、一度伝熱管をとおって流体が仕切り室とは反対側の遊動頭まで抜け、それから反転して入口に戻ってくる。こうすることにより、伝熱管内での流体の速度が上がり、Reが上昇して総括伝熱係数Uも上がると考えられる。したがって、流体速度を上げて熱交換の効率を増すために伝熱管にはいくつかの仕切り板を入れることになる。１枚の仕切り板が入った場合を２パス、２枚入った場合を２往復するので４パスと呼ぶ。

多管式熱交換器にはチューブをとりつける板の形状や固定式か遊動式かなどによって分類される。熱交換器には固定管板型、遊動頭型、U字管型が存在する。　

　
(２)熱交換器の計算値
　　ｆは汚れにより総括伝熱係数が低下することを示している。
(３)熱交換器の計算

　(a)Condenser　(E-1)
　　　以下の手順でコンデンサーで用いるCTWの量、および冷却水と蒸気(あるいは蒸気が凝縮された液体(留出液＋還流液))の温度差の平均を算出する。

　　　　①まず、設計した際に決めた値としてコンデンサーに入ってくる塔頂蒸気の温度(52.2℃)、出ていく時の温度(35℃)、CTWの出入り口での温度28℃→40℃がある。また、それらの温度のときの蒸気、液エンタルピーもわかっている。

　　　　～condensing zone とcooling zoneの決定

②コンデンサーに入ってきた蒸気はまず凝縮されて液体になる。そのときの境目の温度は沸点である。したがって、∑Kx＝１となるような温度、すなわち沸点を求める。

　　　　③沸点が52℃とわかったので、コンデンサーは塔頂蒸気を52.2℃→52℃にして凝縮するcondensing zoneと52℃→35℃にして冷却するcooling zoneがあることがわかった。ここでQcoolは液を冷却する際のエネルギー、Qcondは52℃の蒸気を52℃の液体に濃縮する際の熱である。
　　　　～CTWの量と二つのzoneの境界の温度

　　　　④次に、CTWの量を決める。CTWの量は以下により求められる。

　　　　　　塔頂蒸気が失う熱量(23頁で算出)＝CTWが受け取る熱量(J/h)＝

　　　　　　　　　　　　　　　　　　　CTW流量(kg/h)×CTWエンタルピー変化(J/kg)

　　　　　ということになる。それが32ページの式。

　　　　⑤condensingとcoolingの境目の温度は以下にして決まる。熱交換器で蒸気とは逆方向に冷却水を入れるので、まずCTWはコンデンサーに入り、液をcoolingする。その時の液の温度変化は52℃→35℃であるので、そこで奪われる熱量は
　　　　　　Qcool=液の量×(52℃液エンタルピー　－35℃液エンタルピー)

　　　　　　　　=(54,100+3,750)×(141-92)

　　　　　　これとCTWに与えられる熱量が同じであり、CTW量は④で得られた。さらに水1kgを1℃上げるのに必要な熱は4.184kJ/kgであるから32ページのような式になり、29.9℃が得られる。
　　　　⑥以上で塔頂蒸気とは逆向きに28℃で入ってきたCTWがcoolingにより29.9℃になり、condensingにより40℃まで上昇することがわかった。
～温度差

　　　　⑦温度差は対数平均温度差として算出。この対数平均温度差の式は文献参照といって投げ出していたので別に試験には出ないと思う。
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　　　　　Δt１、Δt2は出口、入口などそれぞれ同じ位置での流体間の温度差である。ただし、どちらが出口、入口ということはなく、あくまで対数平均温度差が正になるように計算すればよいようだ。
　　　　　⑧LMTD補正係数の算出。ここでは資料14を用いるが、横軸が補正係数、縦軸がS、曲線にあてられた数字がRとなっている。S、Rは与えられた式から得られる。縦軸でSの部分から線を延ばし、Rの曲線と交わったところから横軸に垂線を下して、その補正係数の値を読み取る。

　　　

つぎに、伝熱面積、Shell径、Tube本数を選定する。これらについてはあまり細か

くは説明していなかったように思う。
　
１４．ポンプ仕様の決定
0.1　ポンプの種類について(資料16参照)
　　ポンプはFeedや還流液、さらには濃縮部と回収部の間で液を引き上げる役割を果たしている。
ポンプは通常であればターボ型の遠心ポンプが使われる。遠心ポンプは羽根が回るのが特徴であり、その分気体が絶対に入らないようにしなければならない。また、ポンプ内の圧力よりも入ってくる溶液の蒸気圧の方が小さい場合(P－Ps＜０)ポンプ内で蒸発してしまい、出来た気泡が高速度で回転している羽根によりつぶされ、つぶされたものがまた蒸発するということを繰り返すキャビテーションという現象が起こる。キャビテーションが起こるとポンプの効率が下がってしまったりポンプが破損したりするので、これは避けるべきである。

　　ターボポンプに対して引っ張った分だけ容積が決まる定容積型のポンプがある。これはさらに往復動ポンプと回転ポンプに分かれる。往復動ポンプは注射器の原理を応用したものであり、その中のダイヤフラムポンプは腐食性液体にも耐えられるポンプとして使われる。また、フランジャーポンプは連続的に開け閉めを行って、高圧で引き上げることができるポンプである。その圧力は200MPaなど、非常に大きい。フランジャーポンプは用水路の汚泥を引き上げるのに使われたりする。ドロドロの汚泥をポンプにより引き上げて、焼却炉で燃やして灰にするのだが、現在ではこの灰を使ってレンガをつくろうなどとしているらしい。ただ、現状では品質が悪くあまり使われていないのだとか。
　　また、定容型ポンプの回転ポンプにはギヤーポンプと呼ばれるものがある。ギヤーポンプは高粘度の液体を持ち上げるのに使われる。高粘土液体は遠心ポンプだけでは送りだすことができない。

(１)ポンプの主な仕様
　　ポンプは(a)全揚程、(b)揚水量、(c)NPSH　によってその仕様が示される。それぞれについて述べる。
　

　(a)全揚程

　　　全揚底の定義は「ポンプの吐出し口及び吸込口における全ヘッド(＝流体が持つ圧力

ヘッド＋位置ヘッド＋速度ヘッド)の差。」ということになるらしい。要するにポンプの

入口と出口の液体の位置エネルギー、運動エネルギー、液体自身の静圧のエネルギーのそれぞれの総和の差を高さであらわしたものである。つまりは、「目的の働きをポンプが行うためには溶液をどれくらいの高さ上げるだけの力があればいいのか」ということである。このように全揚程は高さであらわすのが風習となっている。(http://www.et.ebara.com/support/terms/index.html参照)
　全揚程は教科書の式で表される。
　ここでHaは実揚程、ポンプのおかれた地面からポンプが引き上げる液面までの高さを表す。また、hℓはポンプに入ってくるまでの全圧力損失だが、原語のwater headを直訳して水頭とも訳される。
　(c)NPSH　(Net Positive Suction Head)

　上述したようにポンプに気体・気泡が入るとキャビテーションが起こり、ポンプにポンプの効率が下がるだけでなく、振動・衝撃が加わってポンプの破損を招く可能性もある。しかし、もともとポンプ内部の圧力は外から液体を引き入れるためにそれよりも圧力が小さくなっているのが普通であり、液体の蒸気圧よりも圧力が低くなって蒸発してしまう可能性もある。そのようにキャビテーションが起こる危険があるかどうかをチェックする指標としてNPSHが３ｍ以上あるかどうかということが使われる。
　
(２)ポンプ仕様決定のための計算
　　ポンプの吐出部(出口)と吸い込み側(入口)の圧力を求める。そのためには、たとえば(a)ならフィード段の圧力と最初のフィード供給圧がわかっているから、そこから圧力の増減を逆算して吐出部と吸い込み側の圧力を求める。その後、圧力差を算出し、それを高さに換算する。ここで吸い込み口は10ページのFeed供給圧に対して配管の圧力損失の為に圧力が減っているのに対して、吐出口ではフィード段圧力から逆算して圧力損失してしまった分を加えていることに注意する。
　　また、配管の圧力損失(Line P)0.05MPaGは見込み量であるが、実際はパイプの太さ、長さなどにより変化するものであるため、計算しなければならない。コントロールバルブ(流量を調節)、オリフィス流量計などの圧力損失も同様のことがいえる。また、Static　Headは重さによってかかる圧力損失である。
　　Feed、Overhead 、BTMsでそれぞれどのような圧力損失があるかはもしかしたら覚えておいた方がいいのかもしれない・・・

　

　(c)Intermediate　Pump(P-3)

　　　ここで最後のNPSHが2.3mとなって、基準の3mを満たしていない。この時は最も変えやすい部分を変えることでNPSHが3mになるようにする。NPSHの式(36ページ)で最もいじりやすいのはH0である。したがって、ここではH0を変えるために、液面の高さEL＝6.3mを変えるのが一番簡単である。すなわち蒸留塔の足の高さを4.0mから5mくらいにしてやればよい。
１５．モーターの選定 

　　モーターとはポンプにエネルギーを与えて仕事させるためのものである。モーターがポンプに与えたエネルギーを軸動力と呼ぶ。
(２)　モーターの選定

　軸動力は式から得られたものよりも1～2割大きい数字を採用する。これは余裕を持った方がいいからである。
　したがって、たとえば(a)では3.58kWと算出されて余裕を持つために1.15倍して4.12となったのに対して、実際には表11のモーターから4.12よりも大きい5.5kWのものを選ぶということになる。
　　ここでFeedPumpが1.15倍なのに対してOH、Intermediate　Pumpは1.2倍である。これはFeedはそこまで余裕を持たなくてもいいだろうという考えである。また、同様にポンプ効率は0.6、0.7だが、これはやはりOH、Intermediate PumpがFeed Pumpよりも大きくなり、効率がよくなると考えられるためである。　
１６．ユーティリティー・コストと運転費 

(１)ユーティリティ・コスト

　　表１７－１は１３～１５項で算出したものを用いている。ただし、電力はDesign時の値である。　

　　冷却水は節約のために一度使ったCTWを使いまわしている。しかし水も汚れてくるため、結局は3割位を廃棄して補給している。
１７．機器コスト
(２)トレイ

　　ここでのトレイはバルブタイプのトレイを想定している。フレキシ・トレイというのは商品名のことである。

(５)ポンプおよびモーター
　　ポンプおよびモーターでP-A、Bと書かれているのはこれらは2台ずつ用意されるからである。回転機械は故障が多く、スペアを付けないと機械を止めて直すことになり、時間がかかって損害が出てしまう。
１８．総建設費および経済評価
(１)総建設費の算出
　　建設費の3000(h)×0.8というのは人件費である。一人自給8,000～10,000円を想定しているらしい。当然企業が搾取している。
　　営業経費というのは企業の新しい機器が出たときなどに、機器の説明に行くための費用などのことである。また、研究費など利益が出ないものもこれらの中に含まれるらしい。利益は10～15％出ればいい方だという。
(２)経済評価

　　プラントの償却は10年計画である。1割ずつ返していく。
　　また、念のために保険も掛けておく。
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