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蒸 留 

 

１．連続蒸留 

 

還流操作を伴う蒸留を精留という。回分単蒸留の場合、発生する蒸気中の低沸点成分の組成は、液相と

の平衡組成以上にはならないことから、低沸点成分の組成（製品純度）を高めるには限界がある。そこで

（ア）のように、回分単蒸留器を多段化する。そうすることで、低沸点成分の組成をより高めることがで

きる。しかし（ア）の場合、加熱器と凝縮器が各段で必要となることから、設備費や光熱費が高くなる。

そこで（イ）のように、各段の発生蒸気を一段上の液中に吹き込む。そうすることで、加熱器と凝縮器が

一基ずつで済む。下段ほど高沸点成分の量が多く、沸点が高い為、下段から上昇する蒸気温度は、上段の

液温よりも高い。高温の蒸気は、低温の液によって冷却され、凝縮（液化）する。このときに発生する凝

縮熱（蒸発潜熱）によって、段上の液が加熱され、沸騰が起こる。しかし（イ）の場合、上段へ行くほど、

各段での缶出液の回収に伴い、液量が減少する為、発生する蒸気量が少なくなり、低沸点成分の回収率が

減少する。また、各段の缶出液には、まだ低沸点成分が含まれており、この方法では、それを回収できな

い。そこで（ウ）のように、最上段の留出液の一部と各段の缶出液を一段下の段へ戻す（還流）。そうす

ることで、各段の液量は減少すること無く、ほぼ一定量に維持される為、発生する蒸気量もほぼ等しくな

り、留出液が増大して回収率が向上する。また、中間段の缶出液に含まれる低沸点成分の回収が可能とな

る。還流の位置を最寄りの段とする理由は、温度と組成の差が小さく、操作の定常性を維持しやすい為で

ある。（温度差の大きい段へ還流した場合、上段から来た低温の還流液を温めるのに、蒸気がもつ潜熱が

余計に必要となる為、発生する蒸気量が大きく減少して、運転条件が変動しやすい。）しかし（ウ）の場

合、最下段には、まだ低沸点成分が含まれたままであり、この方法では、それを回収できない。そこで

（エ）のように、缶残側にも段を追加して、低沸点成分を回収する。そうすることで、留出液の低沸点成

分と缶出液の高沸点成分を限りなく 100%に近づけることが出来、原理的には、原液中の高沸点成分と低

沸点成分をほぼ完全に二分することができる。 

 

 

図 1.1 精留の原理[文献 1] 
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 低沸点成分 A と高沸点成分 B の混合溶液が理想溶液(分子間力、分子体積無視)と見なせるとき、ラウ

ールの法則(分圧 pi=純物質の飽和蒸気圧 Pi×モル分率 xi)が成り立つ。 

A A Ap P x  …(2.1) 

B B B B A(1 )p P x P x  …(2.2) 

混合溶液に含まれる低沸点成分のモル分率 x(=xA)は、全圧 PTを用いて次式のように導かれる。 
 T A B A A B A(1 )P p p P x P x  …(2.3) 

 T B

A B

P Px
P P

 [x≡xA]  …(2.4) 

混合蒸気に含まれる低沸点成分のモル分率、すなわち気液平衡線 y(=yA)は、次式のように導かれる。 

 A A A
A

T A A B A(1 )
p P xy
P P x P x

 …(2.5) 

 A B A
A

A B A A

( / )
( / ) (1 )

P P xy
P P x x

 …(2.6) 

 
1 ( 1)

xy
x
 A

B

P
P

 …(2.7) 

α は相対揮発度[－]であり、分離のしやすさを表す。α=1 のとき、工学的には分離不可能であることを意

味する。αは、定温条件下で一定の値をとるが、蒸気圧の比で定義されることから、温度が変化する定圧

条件下においても、近似的に一定と見なすことができる。そこで、各純物質の沸点における蒸気圧比 αAb

および αBb の幾何平均を用いる。 

 av Ab Bb  …(2.8) 

ある温度における純物質の飽和蒸気圧 Piは、次の Antoine(アントワン)式で推算する。[文献 2] 

 10log BP A
t C

　 …(2.9) 

ただし、P は純物質の飽和蒸気圧[mmHg]、t は温度[℃]、A～C は定数。 

 

３．物質収支 

 

３．１ 塔全体 

 

 ２成分系の連続精留塔における原料、留出液、缶出液の流量を F, D, W [mol/s]、低沸点成分のモル組成

を xF, xD, xW [－]とする。塔全体の物質収支式は、次式で表される。 

 （全物質収支）   F = D + W …(3.1.1) 

（低沸点成分収支） FxF = DxD + WxW …(3.1.2) 

上式より、留出液量 D および缶出液量 W は、それぞれ次式のように導かれる。 

 
F W

D W

x xD F
x x

 …(3.1.3) 
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D F

D W

x xW F
x x

 …(3.1.4)  

原料流量 F および原料組成 xFは、操作条件であることから既知。また、留出液組成 xD および缶出液組成

xW は設定値であることから既知。したがって、上式より留出液量 D および缶出液量 W が求まる。 

 原料モル流量 F [kmol/h]が体積流量 QF [m3/h]で与えられる場合、次のようにしてモル基準に換算する。 

 Fkmol/h = QFm3/hCTkmol/m3 …(3.1.5) 

 A B
T A B

A B
C v v

M M
 …(3.1.6)  

ただし、CTは混合溶液のモル濃度[kmol/m3]、M はモル質量[g/mol]、v は体積組成[－]、ρは液密度[kg/m3]、

添え字は成分名。 

原料モル組成 xF [－]が質量組成 wF [－]で与えられる場合、次のようにしてモル基準に換算する。 

A A B
F

A B A B

/
/ 1

m m mw
m m m m

 …(3.1.7) 

A F

B F1
m w
m w

 …(3.1.8) 

A A A B A A B
F

A A B B A B A B A B A B

/ ( / )/ /
( / ) ( / ) {( / )/ } 1/ ( / ) ( / )

m M m m M m mx
m M m M m m M M m m M M

 …(3.1.9) 

 F F
F

F F A B

/(1 )
/(1 ) ( / )

w wx
w w M M

 …(3.1.10) 

  

 

図 3.1.1 塔全体の物質収支 

 

３．２ 濃縮部および回収部 

 

3.2.1 濃縮部 

塔の最上段(n=1)から数えて第 n～n+1 段の間から留出液出口までの物質収支式は、次式で表される。 

F, zF

D, xD

W, xW
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 （全物質収支）   Vn+1 = Ln + D …(3.2.1.1) 

（低沸点成分収支） Vn+1yn+1 = Lnxn + DxD …(3.2.1.2) 

ただし、Vnと Lnは第 n 段より発生あるいは流下する蒸気または液の流量[mol/s]、ynと xnは蒸気 Vnあるい

は液 Lnに含まれる低沸点成分のモル組成[－]。 

塔内のある段で発生した蒸気は、その一つ上の段の液と接触する。このとき、蒸気は冷却されて凝縮

し、液になるとともに蒸発潜熱を発生する。一方、段上の液はその熱で加熱されて蒸発し、蒸気となる。

発生する蒸気と液の量は、蒸発潜熱の大きさで決まる。一般に、蒸気または液に含まれる低沸点成分の組

成は各段で異なることから、蒸発潜熱の大きさは各段で異なる。したがって、厳密には、蒸気量と液量が

各段で異なるため、V1, V2, …, Vnのように段ごとで区別する必要がある。ここでは、次の仮定を用いるこ

とで、各段上の蒸気量と液量を近似的に等しいものとみなす。 

（ア）１モルあたりの蒸発潜熱(モル蒸発潜熱)は、各段で等しい。 

（イ）蒸留塔は断熱されており、塔外部との熱のやり取りは無い。 

（ウ）気液が混合する際、熱は発生しない。 

上の仮定より次式が導かれる。 

Vn+1 = Vn = … = V1 = V …(3.2.1.3) 

Ln = Ln-1 = … = L1 = L ……(3.2.1.4) 

還流液量 R [mol/s]を用いると、次式が成り立つ。 

V = R + D ……(3.2.1.5) 

L = R ……(3.2.1.6) 

上式を低沸点成分の収支式に代入すると、濃縮部の操作線(濃縮線)を得る。 

 (R + D)yn+1 = Rxn + DxD …(3.2.1.7) 

 n+1 n D
R Dy x x

R D R D
 …(3.2.1.8) 

 n+1 n D
/ 1

/ 1 / 1
R Dy x x

R D R D
 …(3.2.1.9)  

（濃縮線） n+1 n D
1

1 1
ry x x

r r
 

Rr
D

 …(3.2.1.10) 

ただし、r は還流比[－]。 

 

3.2.2 回収部 

原料供給段(m=1)から数えて第 m～m+1 段の間から缶出液出口までの物質収支式は、次式で表される。 

 （全物質収支）   Vm+1 + W = Lm …(3.2.2.1) 

（低沸点成分収支） Vm+1ym+1 + WxW = Lmxm …(3.2.2.2) 

ただし、Vm と Lm は第 m 段より発生あるいは流下する蒸気または液の流量[mol/s]、ym と xm は蒸気 Vm あ

るいは液 Lmに含まれる低沸点成分のモル組成[－]。 

上の仮定より次式が導かれる。 

Vm+1 = Vm = … = V1 = V’ …(3.2.2.3) 

Lm = Lm-1 = … = L1 = L’ …(3.2.2.4) 
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上式を低沸点成分の収支式に代入すると、回収部の操作線(回収線)を得る。 

 V’ym+1 + WxW = L’xm …(3.2.2.5)  

（回収線） m+1 m W
L Wy x x
V V

 …(3.2.2.6) 

L’と V’の式を代入すると、q 値を含む回収線を得る。 

（回収線） m+1 m W( 1) ( 1)
L qF Wy x x

V q F V q F
 …(3.2.2.7) 

濃縮線と回収線は、棚段塔における理論的な組成分布を与える。 

 

     

図 3.2.1.1 濃縮部の物質収支         図 3.2.2.1 回収部の物質収支 

 

３．３ 原料の熱的状態[文献 3] 

 

3.3.1 q 値 

原料供給段は、回収部の第１段目に相当し、作図上は、濃縮線と回収線の交点をまたぐ段に相当する。

原料をどの段に供給するかは、原料の熱的状態で以って判断する必要がある。たとえば、原料が沸点以下

の冷たい液であれば、低沸点成分に富み、かつ比較的液温の低い塔上部の段より供給する。一方、原料が

沸点以上の熱い蒸気であれば、高沸点成分に富み、かつ比較的温度の高い塔下部の段より供給する。いず

れにせよ、定常運転の観点から、原料温度に近い段を選ぶ必要がある。そのような事情を設計に反映させ

るには、原料の熱的状態を何らかの数値で規定し、その値によって原料供給段に相当する操作線上の交

点座標が変更されるようにすればよい。これ以降、次を仮定する。 

（ア）各段の蒸気と液は気液平衡状態にある。 

（イ）各段における温度と組成の変化は小さく、蒸気または液がもつ熱エネルギー(蒸気と液のモルエ

ンタルピーiVと iL)は、各段でほぼ一定とみなせる。 

原料供給段における物質収支式および熱収支式は、次式で表される。 

（物質収支式） 'LVL'VF  …(3.3.1.1) 

D, xD
V
y1

L

x1

V
y2

L

x2

V

L

xn

V
yn+1

L

xn+1

V, y1

R, xD
#1

#2

#n

#n+1

yn

W, xW

V’
ym+1

L’

V’
ym

xm#m

#m+1

V’

L’xm+1
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（熱収支式） LVLVF i'LViLii'VFi  …(3.3.1.2)  

ただし、i はモルエンタルピー[J/mol]、添え字 F, L, V は、原料相、液相、蒸気相。 

２式を次式のように変形する。 
 ( ') 'F L L V V  …(3.3.1.3) 

F L V( ') ( ')Fi L L i V V i  …(3.3.1.4) 

(V–V’)の項を消去すると、以下のように導かれる。 
 F L V( ') { ( ')}Fi L L i F L L i  …(3.3.1.5) 

 L V V F( )( ) ( )L L i i F i i  …(3.3.1.6) 

V F

V L

' i iL L q
F i i

 …(3.3.1.7)  

モルエンタルピー差(iV－iL)は、沸点にある１モルの飽和溶液を飽和蒸気とするのに必要な熱量(モル蒸

発潜熱)を表す。(iV－iF)は、１モルの原料を飽和蒸気とするのに必要な熱量を表す。これらの比が q 値で

あり、原料の熱的状態を表している。q=1(沸点の液)の原料を用いるのが一般的である。 

 
図 3.3.1.1 原料供給段における熱および物質収支 

 

 
図 3.3.1.2 iF値と q 値の関係 

（q 値に対する直観的な理解を与えるべく、組成の影響はここでは考慮しない。） 
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表 3.3.1.1 q 値と原料の熱的状態 
q 値 q>1 q=1 0<q<1 q=0 q<0 

原料の熱的状態 沸点以下の液 沸点の液 沸点の気液混合物 沸点の蒸

気 沸点以上の蒸気 

原料供給段前後

における蒸気量

と液量の関係 

V<V’ 
L’>L+F 

V=V’ 
L’=L+F 

V=V’+(1－q)F 
 L’=L+qF 

V=V’+F 
L’=L 

V>V’+F 
L’<L 

解説 

冷めている原料の

液を温めるのに、

原料供給段の蒸気

の熱が多めに必要

となる。そのため、

原料供給段の一つ

上段に入る蒸気量

V は、原料供給段

に入る蒸気量 V’ 
よりも少なくな

る。一方、原料供

給段を去る液量L’
は、その一つ上段

より流下する液量

L に原料 F の分を

加えた量よりも多

くなる。 

原料供給段

を去る液量

L’は、原料 F
の分だけ増

加する。 

原料供給段の一つ上

段に入る蒸気量 V は、

原料(1－q)F の分だけ

増加する。一方、原料

供給段の一つ上段よ

り流下する液量 L は、

原料 qF の分だけ増加

する。 

原料供給段

の一つ上段

に入る蒸気

量 V は、原料

F の分だけ増

加する。 

原料の蒸気がもと

もと余分に熱いた

め、原料供給段の

液が過剰に加熱さ

れる。そのため、原

料供給段の一つ上

段に入る蒸気量 V
は、原料供給段に

入る蒸気量 V’に原

料 F の分を加えた

量よりも多くな

る。一方、原料供給

段を去る液量 L’
は、その一つ上段

より流下する液量

L よりも少なくな

る。 

 

3.3.2 q 線 

 原料の熱的状態は q 値によって規定されることから、原料供給段の位置に相当する操作線の交点座標

(x, y)は q 値によって変動する。以下、それを表す式を導く。 

q 値の式を変形すると、次式のようになる。 
qFLL  …(3.3.2.1) 

上の物質収支式に代入すると、次式のように導かれる。 
 ' ( )F V L V L qF  …(3.3.2.2) 

( 1)V V q F  …(3.3.2.3) 

上で述べたように、塔内の成分収支式は、次式で表される。 
（塔全体） WDF WxDxFx  …(3.3.2.4)  

（濃縮部） Dn1n DxLxVy  …(3.3.2.5) 

（回収部） m 1 W m' 'V y Wx L x  …(3.3.2.6) 

原料供給部では、濃縮線と回収線が交わることから、次式が成り立つ。 

xn = xm [≡x] …(3.3.2.7) 

yn+1 = ym+1[≡y]…(3.3.2.8) 

これらを濃縮部と回収部の収支式に代入し、辺々引き算すると、次式が導かれる。 

D W( ') ( ')V V y L L x Dx Wx  …(3.3.2.9) 

L’と V’の式を代入して塔全体の収支式を用いると、q 線の式を得る。 
 F[ { ( 1) }] { ( )}V V q F y L L qF x Fx  …(3.3.2.10) 

F{(1 ) } ( )q F y qF x Fx  …(3.3.2.11) 
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q
xx

q
qy

11
F  …(3.3.2.12) 

q 線は、操作線の交点(x, y)の軌跡を表す。 

 

４．理論段数 
 

４．１ 図解法(McCabe-Thiele 法) 
 

 段を流下する液の組成とこの段より発生する蒸気の組成との間に平衡関係が成り立つような段を理想

段あるいは理論段という。精留塔の各段がすべて理想段であれば、気液平衡線と操作線を併用すること

で、濃縮部および回収部の理論段数を図上で求めることができる。これを McCabe-Thiele(マッケーブ・

シーレ)法という。次のことを仮定する。 

（ア）各段を去る蒸気と液の組成の間には気液平衡関係が成り立つ（理想段） 

（イ）濃縮部と回収部における蒸気と液のモル流量は、濃縮部と回収部において一定（等モル流れ） 

（ウ）蒸留塔は保温されており塔外部との間での熱移動は無し（断熱条件） 

回収部の最終段は再沸器(リボイラ)であり、作図上の階段数から１を差し引く必要がある。再沸器を

含めた段数をステップ数 S という。棚段の部分は、ステップ数より１を差し引いた数となり、これが棚段

塔の理論段数 N となる。すなわち、次式で表される。 

 N = S－1 …(4.1.1) 

点 W を越えた分のステップの端数は、設計上の安全を見込んで切り上げるとよい。端数分を含める場合

は、次のように内分して求める。第 n+1 段で点 W を越えた場合、すなわち液組成 xn～xn+1 の間に点 W(xw)

があるとき、ステップ数 S は次式で表される。 

 n W

n+1 W

x x
S n

x x
 …(4.1.2) 
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図 4.1.1 McCabe-Thiele 法による図解法[文献 4] 

 

－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－ 

①方眼紙上に対角線と気液平衡線を描く。 

②点 F(原料組成 xF)、点 D(留出液組成 xD)、点 W(缶出液組成 xW)を対角線上にとる。 

③還流比 r を決定して濃縮線の切片 xD/(r＋1)を計算する。 

④点 D より切片 xD/(r＋1)に向かって濃縮線を描く。 

⑤q 値を決定して点 F より傾き－q/(1－q)で q 線を描く。 

⑥濃縮線と q 線の交点 C より点 W に向かって回収線を描く。 

⑦点 D より点 W を越えるまで階段作図する。 

⑧ステップ数を数える。点 W を越えた端(は)数分は、安全を見込んで切り上げる。 

⑨ステップ数から再沸器(リボイラ)の分を差し引いて理論段数とする。 

－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－ 

 

４．２ 解析法(逐次段計算法) 

 

 精留塔の各段を理想段と仮定し、気液平衡線と操作線を併用することで、各段上の気液組成が逐次的

に計算されることから、これをもとに理論段数を決めることができる。これを逐次段計算といい、Lewis-

Matheson 法が有名である。[文献 5] 
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（平衡線）
1 ( 1)

xy
x
 …(4.2.1) 

（濃縮線） n+1 n D
1

1 1
ry x x

r r
 …(4.2.2) 

（回収線） m+1 m W( 1) ( 1)
L qF Wy x x

V q F V q F
 …(4.2.3) 

第１段より発生する蒸気の組成 y1 は、それ自身を凝縮して得られる組成 xD の留出液に等しいことから、

y1=xDとなる（点 D を読む）。第１段より流下する液の組成 x1は、気液平衡線より求まる（点 D から点(x1, 

y1)へと読む）。第２段より発生する蒸気の組成 y2 は、濃縮線の式において n=1 を代入することで求まる

（点(x1, y1)から点(x1, y2)へと読む）。第２段より流下する液の組成 x2は、気液平衡線より求まる（点(x1, y2)

から点(x2, y2)へと読む）。第３段より発生する蒸気の組成 y3は、濃縮線の式において n=2 を代入すること

で求まる（点(x2, y2)から点(x2, y3)へと読む）。第３段より流下する液の組成 x3 は、気液平衡線より求まる

（点(x2, y3)から点(x3, y3)へと読む）。原料供給段以降は回収線の式に変更し、液組成の計算値が xW 以下に

なるまで計算を続ける。端数分を切り上げるから、最後の計算回が最終のステップに相当する。そこから

再沸器の分を差し引くので、x1 と y1 からの計算試行回数(下付き数字の最大数)から１を差し引いた分が

理論段数に相当する。 

 

４．３ 相関法(Gilliland の相関) 
 

 厳密な理論段数を求めるには、逐次段計算などの解析法を用いる必要があるが、如何せん計算が煩雑

となる。そのため、階段作図や逐次段計算に代わる簡易設計法として、還流比と理論段数の関係が古くか

ら研究されてきた。中でも Gilliland(ギリランド)の相関が簡便であり、最小還流比 rm、最小ステップ数

Sm（あるいは、最小理論段数 Nm）、還流比 r が与えられていれば、理論段数 N を図上または相関式で求

めることができる。相関式としては、たとえば平田の式[文献 6]と Molokanov(モロカノフ)の式[文献 7]

がある。 

（平田の式） m m
10log 0.9 0.17

1 1
S S r r
S r

 m 0.7
1

r r
r

　適用範囲：  …(4.3.1) 

（Molokanov の式） m m
0.5

1 54.4 1=1 exp ,
11 117.2 1 1

r r S SX XY X Y
X r SX

　　  …(4.3.2) 

上式において、最小還流比 rmはピンチポイントの解析計算より、最小ステップ数 Smは、最小理論段数 Nm

に関する Fenske の式より求めることができる。還流比 r は、最小還流比の 1.5～2 倍程度に設定された値

を用いる。このように、原料条件(q 値)、還流比、気液平衡関係(相対揮発度)など、設計計算に必要となる

基本情報さえ分かっていれば、階段作図を行わずとも計算で理論段数を求めることができる。 
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図 4.3.1 Gilliland の相関[文献 8] 

 

５．原料供給段 

 

McCabe-Thiele 法による図解法の場合、濃縮線と回収線の交点をまたぐ段が原料供給段となる。解析法

としては、Kirkbride(カークブライド)の式がある。[文献 9] 

2
WR F

10 10
S F D

1log 0.206log
1

xN xW
N D x x

　 …(5.1) 

ただし、NRは原料供給段より上段の理論段数[―]、NSは原料供給段より下段の理論段数(リボイラ含む)[―]。

NRと NSの和はステップ数 S に等しいことから、次式と連立させて解く。NR と NS の間の段が原料供給段

となる。 

R SN N S　 …(5.2) 

 

６．最小理論段数 
 

 還流比 r を大きくして留出量を抑えると、濃縮線の傾きが大きくなり（切片 xD/1＋r が小さくなり）、

気液平衡線と濃縮線の間隔が広がる。この場合、理論段数は少なくなり、再沸器の所要熱量は大きくな

る。還流比 r が無限大になると、濃縮線と回収線はともに対角線と一致し、理論段数は最小となる。この

ときの理論段数を、最小理論段数 Nm [－]という。最小理論段数 Nm は、階段作図による図解法、または

Fenske の式[文献 10]による解析法で求めることができる。図解法の場合は、気液平衡線と対角線の間を

階段作図して求める。 

解析法(Fenske の式)の場合は、還流比 r が無限大となる全還流条件で計算を行う。全還流条件は、次式

で表される。 

0.01

0.1

1

0.01 0.1 1

m

1
S S
S

m

1
r r
r
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F=D=W=0 …(6.1)  

 V=L …(6.2) 

V’=L’ …(6.3) 

濃縮線の式に上式を代入すると、全還流時の濃縮線が導かれる。 

 n+1 ny x  …(6.4) 

回収線の式に上式を代入すると、全還流時の回収線が導かれる。 

 m+1 my x  …(6.5) 

２成分系の相対揮発度 αは分離係数に相当し、分配係数の比で定義される。 

 A A A B A A

B B B A A A

/ 1
/ 1

y x y x y x
y x y x y x

  …(6.6) 

 
1 1

y x
y x

 …(6.7) 

第１段より発生する蒸気の組成 y1 は、それ自身を凝縮して得られる組成 xD の留出液に等しく、y1=xD が

成り立つことから、上式を用いずとも次式が成り立つ。 

 D 1

D 11 1
x y

x y
 …(6.8) 

αの式を用いると、上式の右辺は、次のように表される。 

 1 1

1 11 1
y x

y x
 …(6.9) 

全還流時の濃縮線式を用いると、上式の右辺は、次のように表される。 

 1 2

1 21 1
x y

x y
 …(6.10) 

αの式を用いると、上式の右辺は、次のように表される。 

 22 2

2 21 1
y x

y x
 …(6.11) 

これまでの式より次式が導かれる。 

 2D 1 1 2 2

D 1 1 2 21 1 1 1 1
x y x y x

x y x y x
 …(6.12) 

同様の手順を最下段まで繰り返すと、最小理論段数 Nmを与える Fenske の式が導かれる。 

 1W WD 1 1 2

D 1 1 2 W W1 1 1 1 1 1 1
N N NN

N

x y xx y x y
x y x y x y x

 …(6.13) 

 1 WD

D W1 1
N xx

x x
 …(6.14) 

 WD
10 10 10

D W
log ( 1)log log

1 1
xx N

x x
 …(6.15) 

 

WD
10

D W
m

10

1log
1

1
log

xx
x x

N  Ab Bb  …(6.16) 
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７．最小還流比 
 

 還流比 r を小さくして留出量を高めると、濃縮線の傾きが小さくなり（切片 xD/1＋r が大きくなり）、

気液平衡線と濃縮線の間隔が狭まる。この場合、再沸器の所要熱量は小さく済むものの、理論段数は大き

くなる。濃縮線の傾きをさらに小さくしていくと、ついには気液平衡線と q 線の交点を濃縮線が通り、理

論段数は無限大となる。とくに、原料供給段近傍では段が密となり、組成がほとんど変化しなくなる。こ

のような箇所をピンチポイントといい、図上では、気液平衡線と濃縮線の交点として現れる[文献 11]。

２成分系の場合、ピンチポイントは原料供給段近傍に一つ存在するが、多成分系の場合は、原料供給段以

外の箇所にも存在する。ピンチポイントが現れる還流比(気液平衡線と q 線の交点を濃縮線が通る場合の

還流比)を最小還流比 rm [－]という。実際の還流比は、最小還流比の 1.5～2 倍程度に設定される。最小還

流比は、図解法または解析法によって求めることができる。 

最小還流比 r=rm における濃縮線の傾きは、濃縮線と交点 C(ピンチポイント)を結ぶ直線の傾きに等し

いことから、次式で表される。 

D Cm

m D C1
x yr

r x x
 …(7.1) 

rmについて整理すると、次式のようになる。 

m D C m D C( ) ( 1)( )r x x r x y  …(7.2) 

m D C D C D C{( ) ( )}r x x x y x y  …(7.3) 

D C
m

C C

x yr
y x

 …(7.4) 

図解法の場合は、平衡線と q 線の交点 C(xC, yC)を図上より読み取る。xD は設定値であり、既知である。 

解析法の場合は、交点 C の x 座標(xC)と y 座標(yC)を計算で求めて上式に代入する。交点 C は、q 値に

よって変化することから、場合分けして考える。 

（ア）0<q<1 のとき、q 線の式と気液平衡線の式の連立方程式を解くと、交点 C の x 座標 xC を求めるこ

とができる。 

 
q

xx
q

qy
11

F  …(7.5) 

 CF
C

C1 1 1 ( 1)
xxq x

q q x
 …(7.6) 

 2 F F
C C C C( 1) ( 1)

1 1 1 1
x xq qx x x x

q q q q
 …(7.7) 

 2 F F
C C( 1) ( 1) 0

1 1 1 1
x xq qx x

q q q q
 …(7.8) 

 2
C F C F( 1) ( 1) (1 ) 0q x q x q x x  …(7.9) 

 

2
F F F

C

( 1) (1 ) ( 1) (1 ) 4 ( 1)( )
0

2 ( 1)
q x q q x q q x

x
q

　　  …(7.10) 
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2
F F F

C

( 1) (1 ) ( 1) (1 ) 4 ( 1)
2 ( 1)

q x q q x q q x
x

q
 …(7.11) 

上式を気液平衡線の式に代入すると、交点 C の y 座標 yC を求めることができる。 

 
C

C
C1 ( 1)

xy
x

 …(7.12) 

上で求めた xCと yC をそれぞれ rmの式に代入する。 

（イ）q=1 のとき、q 線は x 軸に対して垂直であり、交点 C の x 座標 xC は、原料組成 xFに等しい。y 座標

は、気液平衡線の式に x=xFを代入する。 
 C Fx x  …(7.13) 

 F
C

F1 ( 1)
xy

x
 …(7.14) 

（ウ）q=0 のとき、q 線は x 軸に対して水平であり、交点 C の y 座標は、原料組成 xFに等しい。気液平衡

線の式に y=xFを代入すると、交点 C の x 座標 xC は、次式のように導かれる。 

 
C

F
C1 ( 1)

xx
x

 …(7.15) 

 F F C C{( 1) }x x x x  …(7.16) 

 F C F{( 1) }x x x  …(7.17) 

 F
C

F( 1)
xx

x
 …(7.18) 

 C Fy x  …(7.19) 

多成分系蒸留の場合は、Underwood の方法を用いて最小還流比 rmを求める。 

 

８．塔効率 

 

段効率とは、分離塔や撹拌槽など段接触型の拡散分離装置における平衡到達度を表す。撹拌槽の場合、

一槽分を分離段一段と見なす。たとえば、分離塔の理論段数を決定する際、すべての分離段が平衡状態に

あるものと仮定する。しかし、流体間の接触時間が往々にして短く、平衡に達する前にその段を去って次

の段へ移動してしまうため、設計計算で得られる理論段数よりも余分に棚段の数が必要となる。たとえ

ば、塔全体の段効率が 0.5 であれば、一段あたりの平衡到達度は 50%ということになり、100%相当の仕

様とするには、理論段数の２倍を見積もる必要がある(実際段数)。したがって、段効率が高いほど、より

少ない段数で平衡状態相当の仕様を実現できるから、そのような分離塔ほど性能が高いと言える。なお、

実際には、有限時間内での操作であること、飛沫同伴(段上の液の飛沫が蒸気によって上の段に運ばれる

現象)が避けられないことから、平衡到達度 100%は実現不可能である。 

段効率をどこで定義するかは、塔全体、分離段一段、段上の一点の３箇所があり、それぞれ塔効率、

Murphree(マーフリー)段効率、点効率と呼ばれる。このうち塔効率 EO [－]は、理論段数 N と実際段数 Na

の比で表される。 
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 O
a

NE
N

 …(8.1) 

EO は、液の粘度と気液平衡(相対揮発度)の影響を強く受けることが知られている。たとえば、液の粘度が

高くなると、蒸気が液中に拡散しにくくなり、塔効率は低下する。O’connell(オコンネル)は、これらの条

件因子と塔効率の相関図を報告している[文献 12]。図中の相関式は、次式で表される。 

 0.226
O av av0.503( )E  …(8.2) 

ただし、μavは塔平均温度における供給液の平均粘度[cP]であり、次式で与えられる。[文献 13] 

（炭化水素系） 1/3 1/3 3
av AF A BF B( )x x  AF F BF AF, 1x x x x  …(8.3) 

（非炭化水素系） av AF A BF Bln ln lnx x  …(8.4) 

塔平均温度は、塔頂温度(低沸成分の沸点)と塔底温度(高沸成分の沸点)の算術平均とする。 

 

 

図 8.1  O’connel の相関[文献 12] 

 

９．塔高 

 

 棚段塔の塔高 Z [m]は、実際段数 Naと段間隔 b の積で与えられる。 

 aZ N b  …(9.1) 

段間隔 b [m]は、棚段の組立てや塔内作業を考慮して決定される。一般の工業装置では 150～1370 mm、

石油精製では 460～915 mm、アルコールおよびタール系では 150～355 mm といわれている。 
 

１０．蒸気速度 
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棚段塔内における蒸気量が増加して棚段の処理能力を超過すると、段上の液は蒸気によって持ち上げ

られ、下の段へ流下できなくなる。このような異常現象をフラッディング（溢汪、いつおう）といい、処

理量の上限に相当する。工学的には、フラッディング点における処理量より実際の処理量を推算する。棚

段塔におけるフラッディング蒸気速度 UF [ft/s]は、次の Souders–Brown(サウダース－ブラウン)の式で与

えられる。[文献 14] 

L V
F

V
[ft/s]U C 　 …(10.1)  

ただし、C は定数、ρLは液密度[kg/m3]、ρV は蒸気密度[kg/m3]。 

実際の蒸気速度 U は、最大許容蒸気速度 UFの 70～80%に設定した値に、表面張力 σ [dyn/cm]による補正

項を乗じることで決定される。 

 
0.2

V F[ft/s]
20

U U  [αV=0.7～0.8] …(10.2) 

ただし、σは液の表面張力[dyn/cm]。 

上式に Souders–Brown 式を代入すると、次式を得る。 

 
0.2

L V
V

V
[ft/s]

20
U C  [αV=0.7～0.8] …(10.3) 

上式の定数Cは、次式で定義されるフローパラメーター(F.P.)を用いて、フラッディング点に関するFair(フ

ェア)の相関図より読み取る。 

VM

M L
. . LF P

V
　 …(10.4) 

ただし、LM は質量基準の液速度[kg/s]、VM は質量基準の蒸気速度[kg/s]。 

濃縮部の LM は、還流比の定義式より次式で表される。 
 M L,avL M rD  …(10.5) 

ML,avは塔頂部の混合液の平均分子量であり、次式で表される。 

 A B
L,av A B

A B A B

n nM M M
n n n n

 …(10.6) 

 L,av A A B BM M x M x  …(10.7) 

 L,av A 1 B 1(1 )M M x M x  …(10.8) 

ただし、n は物質量、x はモル分率、x1 は最上段の液組成(=xD)、添え字 A, B は成分名。 

LM を ML,avで割る理由は、当初の操作変数(D, F, L, V)がモル基準[mol/s]で定義されているためである。 

回収部の液流量 LM’は、原料供給段の収支より次式で表される。 
 M L,avL M L qF  …(10.9) 

 L,av A m+1 B m+1(1 )M M x M x  …(10.10) 

ただし、M’L,avは塔底部の混合液の平均分子量、xm+1 は最下段の液組成(=xw)。 

濃縮部の VMは、凝縮液受槽を含む全縮器周りの収支より次式のようになる。 
 M V,avV M L D  …(10.11) 
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 M V,av{( ) 1}V D L D M  …(10.12) 

 M V,av( 1)V r DM  Lr
D

 …(10.13) 

 V,av A 1 B 1(1 )M M y M y  …(10.14) 

ただし、MV,avは塔頂部の混合蒸気の平均分子量、y1 は最上段の蒸気組成(=xD)。 

回収部の蒸気流量 VM’は、次式で表される。 
 M V,avV M V  …(10.15) 

 M V,avV VM  …(10.16) 

 V,av A m+1 B m+1(1 )M M y M y  …(10.17) 

ただし、M’V,avは塔底部の混合蒸気の平均分子量、ym+1 は最下段の蒸気組成。 

 

－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－ 

図 10.1 フラッディング点に関する Fair の相関図[文献 15] 

－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－ 

 

１１．塔径 

 

 棚段塔の全断面積 AT [m2]は、段上の気液有効接触面積 Aa [m2]と液が流下する溢流（いつりゅう）部面

積 Ad [m2]を用いて次式で与えられる。 
 T a d2A A A  …(11.1) 

 d T 0.05 0.15A A  …(11.2) 

ATの式において、溢流部面積 Adに 2 が乗じられているのは、棚板一枚につき、液が上段から流下する部

分と下段へ流下する部分の 2 箇所の溢流部（ダウンカマー）が存在するためである。 

気液有効接触面積 Aaは、体積基準の蒸気流量 QV [m3/s]と蒸気速度 U [m/s]の比で表される。 

 V
a

QA
U

 …(11.3) 

QVは、次式で求められる。 

（塔頂基準） Mt
Vt

Vt

V
Q  …(11.4) 

（塔底基準） Mb
Vb

Vb

V
Q  …(11.5) 

棚段塔径 DT [m]は、次式より求める。 

 T
T

4AD  …(11.6) 

 

１２．トレイ 
 

①孔面積 トレイ上の孔全体の面積 Ah は、孔が正三角形状に配置されているものとして、次式で与えら
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れる。 

 
2

n d w h
h 2 4sin 60

A A A dA
p

 …(12.1) 

 n T dA A A  …(12.2) 

ただし、Adは溢流部面積[m2]、Anは蒸気通過部面積(ネット面積)[m2]、Aw は気液接触無効面積[m2]、dhは

孔径[m]、p はピッチ(隣接する孔の中心間距離)[m]。 
一般に、 d T 0.05 0.15A A 、 w T 0.07 0.25A A 、 h 2.5 4.0p d  

②孔数 孔数 Nh [－]は、次式で表される。 

 h
h

h0

AN
A

 …(12.3) 

ただし、Ah0 は孔１個の断面積であり、孔形状を円と見なして次式で表される。 

 
2
h

h0 4
dA  …(12.4) 

③堰長 一般に、塔径の 0.6～0.85 倍とする。 

④堰高 一般に、40～90 mm が推奨される。 

 

 
図 12.1 多孔板の断面図 

 

１３．飛沫同伴量 

 

 棚段を上昇する蒸気速度が大きくなると、段上で沸騰している液が細かな液滴となり、蒸気に持ち去

られるようになる。このような塔内異常現象を飛沫同伴（エントレインメント）という。棚段状の液が蒸

発することなく液のまま上段に上がると、その段で気液平衡に達する前に次の段へ移ることになるため、

蒸気中の低沸点成分組成は、設計上のそれよりも小さくなる。飛沫同伴を完全に抑止することは困難で

あり、許容される飛沫同伴量は、通常、実際の蒸気量の 10%程度以下である（飛沫同伴率 0.1 以下）。飛

沫同伴率 Ψ(プサイ)は、蒸気量 V [kg/s]に対する飛沫同伴量 E [kg/s]の比で定義される。 

 
E
V

　 …(4.1) 

溢流部
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○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○

○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○

○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○

○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○

○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○

○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○

○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○

○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○

○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○
○

有効接触面積
（多孔板）

Aa



新潟大学晶析工学研究室解説資料(令和 3年 3月 30 日作成) 

19 

飛沫同伴率 Ψ は、飛沫同伴率に関する以下の線図より読み取ることができる（横軸は、フローパラメー

ター）。飛沫同伴率が 1 のとき、蒸気の全量が液滴に相当し、塔内はフラッディング状態にある。図中の%

フラッドは、フラッディング蒸気速度 UFに対する実際の蒸気速度 U の比で表される。 

 
F

%flood 100U
U

　[%] …(4.2) 

 

－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－ 

図 13.1 飛沫同伴率線図[文献 16,17] 

－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－ 

 

１４．多孔板塔の圧力損失 

 

 多孔板塔内の蒸気は、棚板に空けられた小さな孔を通過する際に流路を狭められ、段上の液の表面張

力に打ち勝って気泡を生成する。液内部では、気泡となった蒸気が液の流れに逆らって上昇するととも

に、気液接触に伴う蒸留現象が起こる。すなわち、蒸気気泡の凝縮と液の蒸発が同時に進む。液表面まで

達した蒸気気泡は、液の表面張力に打ち勝って液表面から脱出し、新しい蒸気相を形成する。蒸気の推進

力は蒸気圧であり、棚板の孔を通過して液表面から脱出するまでに減少する。この減少分を圧力損失 p 

[Pa]といい、液柱の高さで表したものを圧力損失頭（ヘッド損失）h (= p/ρLg) [m]という。 

 棚段塔の全圧力損失 PTS [Pa]は、棚段１段あたりの全圧力損失 pt [Pa/#]に実際段数 Na [#]を乗じること

で求められる。 
 TS t aΔ ΔP p N  …(14.1) 

pt は、全圧力損失頭 ht [m]を用いて次式で表される。 
 t L tΔp gh  …(14.2) 

ただし、g は重力加速度[m/s2]、ρLは液密度[kg/m3]。 

全圧力損失頭 ht [in]は、乾燥した棚段の孔を蒸気が通過する際の摩擦損失頭（乾き圧力損失）hd [in]、段

上の液内部を蒸気が通過する際の圧力損失頭（棚段圧力損失）hℓ [in]、蒸気が段上の液の表面張力に打ち

勝って泡沫を形成し、液表面から脱出する際の圧力損失頭（泡沫形成圧力損失）hσ [in]の和で表される。 
 t d σh h h h  …(14.3) 
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図 14.1 多孔板塔のトレイダイナミクス 

 

①乾き圧力損失 hd オリフィス板通過時の圧力損失を修正した Liebson(リーブソン)の式がある[文献 18]。 

 

2
Vh

d
o L

 [in] 0.186 Uh
C

 …(14.4)  

 M
h

h V

VU
A

 …(14.5) 

ただし、Ahは孔面積[m2]、Coはオリフィス流出係数、Uhは孔全体通過時の蒸気速度[ft/s]、VMは蒸気質量

流量[kg/m3]、ρLは液密度[kg/m3]、ρV は蒸気密度[kg/m3]。 

hd の式のオリフィス流出係数 Co は、次の相関図より求める。 

 

hda
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hw
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0.6

0.65

0.7

0.75

0.8

0.85

0.9

0.95

0.06 0.08 0.1 0.12 0.14 0.16 0.18 0.2

多
孔
板
の
オ
リ
フ
ィ
ス
係
数

(孔面積)/(気液有効接触面積)

0.1以下

0.2
0.6
0.8

1.0
1.2

(棚板の厚み)/(孔径)



新潟大学晶析工学研究室解説資料(令和 3年 3月 30 日作成) 

21 

図 14.2 多孔板トレイのオリフィス係数 [文献 18-20] 

 

②棚段圧力損失 hℓ 堰（せき）高さにある液層内を蒸気が通過する際の圧力損失 hw [in]、堰以上に高い位

置（溢流高さ）にある液層内を蒸気が通過する際の圧力損失 how [in]、棚段上の液面に勾配がある場合の

圧力損失（液勾配圧力損失） [in]を用いて次式で表される。 

 w ow
Δ
2

h h h  …(14.8) 

ただし、βは泡沫係数（エアレーションファクタ）。 

棚段上の液は沸騰状態にあることから液内部に空洞が存在するため、正味の液割合は、未沸騰状態にあ

るそれよりも小さくなっている。泡沫係数 βは、正味の液割合に相当し、相関図より求められる。図中の

横軸は、次式で与えられる。 

 Va Va VF U  …(14.9) 

ただし、UVa は気液有効接触部を通過する蒸気速度[ft/s]、ρV は蒸気密度[lb/ft3]。 

堰を溢流しない液の内部を蒸気が通過する際の圧力損失 hwは、堰の高さに等しい。一方、堰を溢流す

る液の内部を蒸気が通過する際の圧力損失 how [in]は、堰上の液高さに等しく、次の Francis(フランシス)

の式で与えられる。[文献 21] 

 

2
3

L
ow w

w
[in] 0.48 Qh F

L
 …(14.10) 

ただし、Fw は堰(せき)上液高さ補正係数、QLは液流量[gal/min]、Lw は堰長さ[in]。 

堰上液高さ補正係数 Fwは、Bolles(ボレス)の相関図より求められる。 

液勾配圧力損失 [in]は、次式で与えられる。 
2

f f f

H
Δ[in]

12
f U L

gR
 …(14.11) 

ただし、ff は泡摩擦係数、g は重力加速度[ft/s2]、Lf は泡沫層の流路長さ（堰と堰の間の距離）[ft]、RH は

泡沫層流路の動水半径[ft]、Ufは泡沫層が棚段上を横切る流速（泡沫層速度）[ft/s]。 

泡摩擦係数 ffは、レイノルズ数 Rehの関数であり、以下の相関図より求められる。 

 H f L
h

L

R URe  …(14.12) 

ただし、ρLは液密度[lb/ft3]、μLは液粘度[lb/(ft･s)]。 

泡沫層流路の動水半径 RH [ft]は、ぬれ辺長に対する流路断面積の比で与えられる。 

 av f
H

av f2
W h

R
W h

 T w
av 2

D LW  …(14.13) 

ただし、DTは塔径[ft]、hfは泡沫層高さ[ft]、Lwは堰長さ[ft]、Wavは平均流路幅[ft]。 

泡沫層高さ hf [in]は、相対泡沫密度係数 fを用いて次式で表される。 

 c
f

f

h
h

 c w ow( )h h h  …(14.14) 



新潟大学晶析工学研究室解説資料(令和 3年 3月 30 日作成) 

22 

ただし、hc は清澄液高さ[in]。 

相対泡沫密度係数 fと泡沫係数 βとの間には、次の関係式が成り立つ。 

 f 1
2

 …(14.15) 

上の２式より相対泡沫密度係数 fを消去すると、次式が導かれる。 

 w ow
f

( )[in]
2 1
h h

h  …(14.16) 

泡沫層流速 Uf [ft/s]は、次式で与えられる。 

 L
f

f av
[ft/s]

7.48
QU
h W

 …(14.17) 

ただし、hfは泡沫層高さ[ft]、QLは液流速[gal/s]、Wavは平均流路幅[ft]。 

泡沫層の流路長さ Lf [ft]は、入口堰と出口堰の間の距離に相当する。下降管（ダウンカマー）の幅（堰か

ら塔壁までの最大幅）H [ft]、流路長さ Lf [ft]、塔径 DT [ft]の間には次の関係式が成り立つ。 
 T f 2D L H  …(14.18) 

③泡沫形成圧力損失 hσ 次式より求める。 

σ
L h

[in] 0.04h
d

　 …(14.19) 

ただし、dhは棚段の孔径[in]、σは液の表面張力[dyn/cm]、ρLは液密度[lb/ft3]。 

 

 

図 14.3 泡沫係数を求めるための相関図[文献 22] 

 

－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－ 

図 14.4 Bolles の相関図[文献 23,24] 

－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－ 
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図 14.5 泡摩擦係数を求めるための相関図[文献 25,26] 

 

１５．ウィーピング 

 

 多孔板塔の場合、孔を通過する蒸気速度がある値よりも小さくなると、段上の液が自重で孔から漏れ

るようになる。この場合、段上における液の滞留時間が短くなるため、一部で十分な気液接触が行われ

ず、気液間における低沸点成分の物質移動量が減少する。このような塔内異常現象をウィーピング（液漏

れ）という。ウィーピングの有無の判定には、ウィープ点に関する下記の線図を用いる。縦軸(hd + hσ)は、

ウィーピングがちょうど起こる蒸気速度に相当する。(hd + hσ)は、蒸気の圧力損失を表しているので、こ

の値が大きいほど蒸気速度は大きい。横軸(hw+ how)は、段上の液面高さを表している。この液面高さを蒸

気が支えて維持できれば、ウィーピングは起こっていないことになる。そのための条件は、hd + hσ＞hw+ 

how で表される。 
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図 15.1 ウィーピング線図[文献 27,28] 

（Ah：トレイ上の全孔面積, Aa：有効接触面積） 

－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－ 

①横軸(hw+ how)から縦軸(hd + hσ)を読む。 

②(hd + hσ)の値を別途計算で求める。 

③計算した(hd + hσ)の方が読み取りの(hd + hσ)よりも大きい場合、ウィーピングは起こらない。 

－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－ 

 

１６．ダウンカマーバックアップ 

 

 下降管(ダウンカマー)内の清澄液の液面高さをダウンカマーバックアップという。下降管の断面積が

不十分であると液は流下しきれなくなり液面が上昇する。液面が下降管の上端に達すると、フラッディ

ング状態となり、異常運転状態となる。したがって、段間隔は少なくとも泡沫層の液面高さ以上が必要と

なる。ダウンカマーバックアップ hdc [in]は、次式で与えられる。 

 dc t l dah h h h  …(16.1) 

 L
da

cl
[in] 0.03

100
Qh

A
　  …(16.2) 

 cl w clA L h  …(16.3) 

ただし、Aclはダウンカマークリアランス断面積[ft2]、hclはダウンカマークリアランス[ft](クリアランスは

「間隔」の意)、hda はダウンカマークリアランス通過時の圧力損失[in]、Lw は堰の長さ[ft]、QL は液流量

[gal/min]。 

次式が成り立つとき、ダウンカマー内でのフラッディングは起こらない。 
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 w
dc 2

b hh  …(16.4) 

ただし、b は段間隔[in]、hw は堰高[in]。 

 

１７．設計計算 

 

塔型式  棚段塔・充填塔 

原料成分  ベンゼン―トルエン系 

ベンゼンの分子量  78 

トルエンの分子量  92 

原料温度のベンゼン液密度  874 kg/m3 

原料温度のトルエン液密度  863 kg/m3 

ベンゼンの Antoine 定数 A=7.054, B=1294, C=230.0 

トルエンの Antoine 定数 A=6.955, B=1345, C=219.5 

原料中の低沸点成分組成  40 mol% 

原料の熱的状態  沸点の液 

原料供給速度  14.8 m3/h 

留出液中の低沸点成分組成  95 mol% 

缶出液中の低沸点成分組成  10 mol% 

還流比 r  最小還流比 rmの 2 倍 

塔平均温度における原料粘度 0.28 cP 

段間隔 600 mm(≒24 in) 

塔頂の液密度 ρLt  825 kg/m3 

塔頂の蒸気密度 ρVt  2.7 kg/m3 

塔頂の液粘度 μLt   0.32 cP 

塔頂液の表面張力 σt  21 mN/m 

塔底の蒸気密度 ρVb 3.2 kg/m3 

塔底の液密度 ρLb   692 kg/m3 

塔底の液粘度 μLb  0.27 cP 

塔底液の表面張力 σb  18 mN/m 

実際－溢汪時蒸気速度比 U/UF(=αV)  0.8 

トレイ形状    泡鐘・多孔板・バルブ 

溢流部面積－塔断面積比 Ad/AT  0.1 

気液接触無効面積－塔断面積比 Aw/AT  0.1 

塔径 DT    塔頂基準の値 

棚板の孔径 dh   5 mm(≒0.2 in) 

棚板の板厚－孔径比 t/dh  1 

ピッチ－孔径比 p/dh   2.8 

気液有効接触面積 Aa  塔頂基準の値 

堰長－塔径比 Lw/DT  0.8 

堰高 hw    25 mm (≒1.0 in) 

下降管幅－塔径比 H/DT  0.14 

ダウンカマークリアランス hcl  38 mm(≒1.5 in) 

重力加速度 g  9.81 m/s2

 

 
 

①純トルエンの沸点(110.6℃)における純ベンゼンの飽和蒸気圧 PA,110.6 [mmHg] 

PA,110.6=10[7.054－1294/(110.6+230.0)]=1798.1 mmHg≒1798 mmHg 

②純ベンゼンの沸点(80.1℃)における純トルエンの飽和蒸気圧 PB,80.1 [mmHg] 

PB,80.1=10[6.955－1345/(80.1+219.5)]=292.20 mmHg≒292 mmHg 

③幾何平均相対揮発度 αav [－] 

αAb=PA,110.6/PA,110.6=1798.1/760=2.3659 

αBb=PA,80.1/PB,80.1=760/292.20=2.6009 

αav=(αAbαBb)0.5=[(2.3659)(2.6009)]0.5=2.4806≒2.48 

温度t [℃] 110.6 105.7 101.8 98.3 95.2 92.4 89.8 87.3 85.0 82.6 80.1
液相中のベンゼンのモル分率x [-] 0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0
気相中のベンゼンのモル分率y  [-] 0.0 0.208 0.372 0.507 0.619 0.713 0.791 0.857 0.912 0.959 1.00

表１　ベンゼン－トルエン系の気液平衡関係（１気圧）
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④モル基準原料供給速度 F [kmol/h] 

体積組成とモル組成は等しいものと仮定する。 

CT=νA(ρA/MA)+νB(ρB/MB)=(0.4)(874/0.078)+(0.6)(863/0.092)=10110 mol/m3 

Fkmol/h = QFm3/hCTkmol/m3=(14.8)(10.110)=149.62≒150 kmol/h 

⑤留出液量 D [kmol/h] 

D=F(xF－xW)/(xD－xW)=(150)(0.40－0.10)/(0.95－0.10)=52.941 kmol/h≒52.9 kmol/h 

⑥缶出液量 W [kmol/h] 

W=F－D=150－52.9=97.1 kmol/h 

⑦最小還流比 rm [－] 

解析法で求める。 

yC=αxF/[1+(α－1)xF]=(2.48)(0.40)/[1+(2.48－1)(0.40)]=0.623 

xC=xF=0.40 (q=1) 

rm=(xD－yC)/(yC－xC)=(0.95－0.623)/(0.623－0.40)=1.4663≒1.47 

⑧最小理論段数 Nm [－] 

解析法で求める。 

Nm=[log10[{xD/(1－xD) }{(1－xw)/xw}]/log10α]－1=[log10[{0.95/(1－0.95) }{(1－0.10)/0.10}]/log102.48]－1 

Nm=4.6≒5 段 

⑨理論段数 N [－] 

(平田の式) 

r=2rm=(2)(1.47)=2.94 

log10[(S－Sm)/(S+1)]=－0.9[(r－rm)/(r+1)]－0.17 

log10[{(N+1)－(Nm+1)}/{(N+1)+1}]=log1010－0.9[(r－rm)/(r+1)]－0.17 

(N－Nm)/(N+2)=10－0.9[(2.94－1.47)/(2.94+1)]－0.17 

(N－Nm)/(N+2)=0.31204 

N－Nm=(0.31204)(N+2) 

(1－0.31204)N=(2)(0.31204)+Nm 

N={(2)(0.31204)+4.6}/(1－0.31204)=7.59≒8 段 

(r－rm)/(r+1)=(2.94－1.47)/(2.94+1)=0.37<0.7(適用範囲内) 

(図解法) 

ステップ数 8.6 

理論段数 N=8.6－1=7.6 段≒8 段 
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⑩原料供給段 

(図解法) 

塔頂から数えて 6 段目。 

(解析法) 

log10(NR/NS)=0.206log10[(W/D){(1－xF)/xF}{xw/(1－xD)}2] 

NR/NS=[(W/D){(1－xF)/xF}{xw/(1－xD)}2]0.206=[(97.1/52.9){(1－0.4)/0.4}{0.10/(1－0.95)}2]0.206=1.6392≒1.6 

NR=1.6NS 

NR+NS=9(ステップ数) 

NS=9－NR=9－1.6Ns 

2.7Ns=9 

Ns=3.3、NR=5.7 

6 段目(塔頂から数えて 5 段目と 6 段目の間) 

⑪塔効率 Eo [－] 

μav=(xAFμA1/3+ xBFμB1/3)3={(0.40)(0.267)1/3+(0.60)(0.276)1/3}3=0.27237 

EO=(0.503){(0.27237)(2.48)}－0.226=0.54963≒0.550 

⑫実際段数 Na [－] 

Na=N/EO=8/0.54963=14.55 段≒15 段 

⑬塔高 Z [m] 

Z=Nab=(15)(0.6)=9.0 m 

⑭液流量 LMt [kg/s] 

ML,av=MAxD+MB(1－xD)=(78)(0.95)+(92)(1－0.95)=78.7 

r=2rm=(2)(1.47)=2.94 

LMt=rDML,av=2rmDML,av=(2.94)(52.9)kmol/h(78.7)g/mol(1/3600)h/s=3.3999 kg/s≒3.40 kg/s(塔頂基準) 

⑮蒸気流量 VMt [kg/s] 
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MV,av =ML,av=78.7 

VMt=(r+1)DMV,av =(2.94+1)(52.9)kmol/h(78.7)g/mol(1/3600)h/s =4.5564 kg/s≒4.56 kg/s(塔頂基準) 

⑯フローパラメーターF.P. [－] 

F.P.=(LMt/VMt)(ρVt/ρLt)0.5=(3.3999/4.5564)(2.7/825)0.5=0.042687≒0.043(塔頂基準) 

⑰フラッディング蒸気速度 UFt [m/s] 

C≒0.37(Fair の相関図) 

UFt=C{(ρLt－ρVt)/ρVt}0.5(σt/20)0.2=(0.37){(825－2.7)/2.7}0.5(21/20)0.2 =6.5203 ft/s 

UFt=(6.5203)ft/s(0.3048)m/ft=1.9874 m/s≒1.99 m/s(塔頂基準) 

⑱蒸気速度 Ut [m/s] 

Ut=0.8UFt=(0.8)(6.5203)=5.2162 ft/s  

Ut=(5.2162)ft/s(0.3048)m/ft =1.5898 m/s=1.59 m/s(塔頂基準) 

⑲気液有効接触面積 Aat [m2] 

Aat=QVt/Ut=VMt/(ρVtUt)=(4.5564)/{(2.7)(1.5898)}=1.0614 m2≒1.06 m2(塔頂基準) 

⑳塔断面積 ATt [m2] 

ATt=Aat+2Ad=Aat+2(0.1AT)  

ATt=Aat/0.8=1.0614/0.8=1.3267 m2≒1.33 m2(塔頂基準) 

㉑塔径 DTt [m] 

DTt=(4ATt/π)0.5={(4)(1.3267)/π}0.5=1.2996 m≒1.30 m(塔頂基準) 

㉒トレイ孔面積 Ah [m2] 

Ad=0.1AT, Aw=0.1AT, An=AT－Ad=AT－0.1AT=0.9AT, p=2.8dh 

Ah=(An－Ad－Aw)(πdh2/4)/(p2sin60)=(0.9－0.1－0.1)ATt(πdh2/4)/(2.82dh2sin60)=0.7ATtπ/{(4)(2.8)2sin60} 

Ah=(0.7)(1.3267π)/{(4)(2.82)(sin60)}=0.10742 m2≒0.107 m2 

㉓トレイ孔数 Nh [－] 

Nh=Ah/Ah0=Ah/{(πdh2)/4}=0.10742/{π(0.005)2/4}=5470.8≒5471 個 

㉔飛沫同伴率 Ψ [－] 

%フラッド=(U/UF)×100=(0.8)(100)=80% 

F.P.=0.043 

Ψ=0.07(許容範囲内) 

㉕飛沫同伴量 Et [kg/s] 

E=VMtΨ=(4.5564)(0.07)=0.31894 kg/s≒0.319 kg/s(塔頂基準) 

㉖乾き圧力損失 hd [in] 

Uh=VMt/(AhρVt)=4.5564/{(0.10742)(2.7)}=15.709 m/s 

Uh=(15.709)m/s(1/0.3048)ft/m=51.538 ft/s 

Ah/Aa=0.10742/1.0614=0.101≒0.10, t/dh=1 

Co=0.85(Liebson の相関図) 

hd=0.186(Uh/Co)2(ρVt/ρLt)=(0.186)(51.538/0.85)2(2.7/825)=2.2378 in≒2.24 in 

㉗泡沫係数 β 

FVa=UVa(ρVt)0.5={(VMt/ρVt)/Aat}m/s(ρVt)0.5={(4.5564/2.7)/1.0614}m/s(1/0.3048)ft/m(2.7)0.5=8.5712 ft/s 
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β=0.6(Hutchinson の相関図) 

㉘堰上液高さ補正係数 Fw 

堰長 Lw=0.8DTt=(0.8)(1.2996)=1.0396 m=(1.0396)m(1/0.3048)ft/m=3.4107 ft 

QLt=LMt/ρLt=(3.3999/825)m3/s(1/0.004546)gal/m3(60)s/min=54.391 gal/min 

QLt/(Lw)2.5=(LMt/ρLt)/(Lw)2.5=54.391gal/min/(3.4107ft)2.5=2.5317 

Fw=1.015(Bolles の相関図) 

㉙清澄層圧力損失 hw + how [in] 

how=0.48Fw(QLt/Lw)2/3=(0.48)(1.015)[54.391gal/min/{(3.4107)ft(12)in/ft}]2/3=0.58890 in 

hw + how=1.00+0.58890=1.5889 in≒1.59 in 

㉚泡沫層高 hf [in] 

hf=β(hw+how)/(2β－1)=(0.6)(1.5889)/{(2)(0.6)－1}=4.7667 in≒4.77 in 

㉛泡沫層速度 Uf [ft/s] 

Wav=(DT+Lw)/2=(1.2996+1.0396)/2=1.1696 m=(1.1696)m(1/0.3048)ft/m=3.8372 ft 

QLt=LMt/ρLt=(3.3999/825)m3/s(1/0.004546)gal/m3 =0.90653 gal/s 

hf=(4.7667)in(1/12)ft/in=0.39722 ft 

Uf=QLt/(7.48hfWav)=0.90653gal/s/{(7.48)(0.39722)ft(3.8372)ft}=0.079512 ft/s≒0.0795 ft/s 

㉜泡沫層のレイノルズ数 Reh 

ρLt=(825)kg/m3(1/16.02)(lb/ft3)/(kg/m3)=51.498 lb/ft3 

μLt=(0.32)cP(0.0006720){lb/(ft･s)}/cP=0.00021504 lb/(ft･s) 

RH=Wavhf/(Wav+2hf)=(3.8372)ft(0.39722)ft/{(3.8372)ft+(2)(0.39722)ft}=0.32908 ft 

Reh=RHUfρLt/μLt=(0.32908)ft(0.079512)ft/s(51.498)lb/ft3/0.00021504lb/(ft･s)=6266.2≒6266 

㉝泡沫層流路長さ Lf [ft] 

H=0.14DT=(0.14)(1.2996)=0.18194 m 

Lf=DT－2H=1.2996－(2)(0.18194)=0.93572 m=(0.93572)m(1/0.3048)m/ft=3.0699 ft≒3.07 ft 

㉞液勾配圧力損失 Δ [in] 

hw=1.0 in 

Re=6266 

ff=0.15(Smith の相関図) 

g=(9.81)m/s2(1/0.3048)ft/m=32.185 ft/s2 

=ffUf2Lf/(12gRH)=(0.15)(0.079512 ft/s)2(3.0699)ft/{(12)(32.185)ft/s2(0.32908)ft}=2.2905×10－5 in≒2.29×10－5 in 

㉟棚段圧力損失 hℓ [in] 

hℓ=β(hw+how+Δ/2)=(0.6)(1.00+0.58890+0.000022905/2)=0.95334 in=0.953 in 

㊱泡沫形成圧力損失 hσ [in] 

ρLt=(825)kg/m3(1/16.02)(lb/ft3)/(kg/m3)=51.498 lb/ft3 

hσ=0.04σt/(ρLtdh)=(0.04)(21)dyn/cm/{(51.498)lb/ft3(0.2)in}=0.081556 in≒0.0816 in 

㊲全圧力損失頭 ht [in] 

ht=hd+hℓ+hσ=2.2378+0.95334+0.081556=3.2726 in≒3.27 in 

㊳塔全体の圧力損失 PTS [Pa] 
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PTS=ρLtghtNa=(825)(9.81)(3.2726)in(0.3048/12)m/in(15)=10.091 Pa≒10.1 kPa 

㊴ウィーピング判定 

Ah/Aa≒0.10、hw + how=1.5889 in≒1.6 in 

hd + hσ(読取値)=0.60 in 

hd + hσ(計算値)=2.2378+0.081556=2.3193 in≒2.32 in(>0.60 in)ウィーピングは起こらない。 

㊵ダウンカマーバックアップ hdc [in] 

QLt=LMt/ρLt=(3.3999/825)m3/s(1/0.004546)gal/m3(60)s/min=54.391 gal/min 

Lw=0.8DTt=(0.8)(1.2996)=1.0396 m=(1.0396)m(1/0.3048)ft/m=3.4107 ft 

hcl=(1.5)in(1/12)ft/in=0.125 ft 

Acl=Lwhcl=(3.4107)ft(0.125)ft=0.42633 ft2 

hda=0.03QLt/(100Acl)=(0.0003)(54.391)gal/min/0.42633ft2=0.038273 in 

hdc=ht+hℓ+hda=3.2726+0.95334+0.038273=4.2642 in≒4.26 in(108 mm) 

(b+hw)/2=(24in+1in)/2=12.5 in (>hdc=4.26 in)ダウンカマー内でのフラッディングは起こらない。 

 

[参考]有効数字の丸め方 

(ア)切り捨てと切り上げの値を比較してより近い値を採用する。 

12.313 → (切り捨て)12.31 ／ (切り上げ)12.32 → (採用)12.31 

(イ)(ア)で差が等しい場合は、偶数値を採用する。 

12.305 → (切り捨て)12.30 ／ (切り上げ)12.31 → (採用)12.30 

 

[参考]単位換算 

1 in（インチ）=2.54 cm 

1 ft（フィート）=12 in=0.3048 m 

1 lb（ポンド）=0.4536 kg 

1 gal（ガロン）=0.004546 m3 

1 lb/ft3（ポンド毎立方フィート）=16.02 kg/m3 

1 cP（センチポアズ）=0.0006720 lb/(ft･s)=0.001 Pa･s 

1 dyn/cm（ダイン毎センチ）=1 mN/m 
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