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液液抽出 

 

１．液液抽出装置 

 

撹拌槽型は、ミキサ－セトラ型と呼ばれ、混合槽と分離槽で一組になっている。溶質と希釈剤の混合物

からなる抽料と抽剤を混合槽に供給して撹拌させた後、分離槽で静置して抽出液と抽残液に分離する。

工業的には、複数の装置を向流方式で多段化して用いることが多い。最も汎用の抽出装置であり、長所と

して液の分散度合いや段効率が高いことが挙げられる。ただし、短所として所要床面積が大きいこと、撹

拌機を要することから運転費が高くつくことが挙げられる。一方、塔型は、向流接触操作に適しており、

所要床面積が小さくて済むが、槽型よりも段効率は低い。スプレー塔は、軽質液または重質液を分散相と

して塔内を上昇または下降させる。重力による比重差が分散エネルギーとなる。ただし、液滴の分散と合

一が一回に限られ、単一段での接触操作となることから、段効率は良くない。多孔板塔(目皿塔)は、スプ

レー塔における単一段での接触操作を改善したものであり、分散相に含まれる液滴の分散と合一を多段

操作で繰り返すため、スプレー塔よりも段効率が高い。連続相は、段上を水平に流れて下降管より下段へ

流下する。そのほか、環状の邪魔板を塔壁に固定して塔内を複数の撹拌室に分割し、室内を水平円板翼で

高速撹拌して液滴の分散効率を高める回転円板塔、撹拌室と金網の充填層からなる分離室を交互に設け

たシャイベル塔、塔内に邪魔板を多く付設したバッフル塔などがある。 

 

 

               

図 1.1 液液抽出装置の例 

（左）ミキサ－セトラ型 （中央）スプレー塔 （右）多孔板塔(目皿塔) 
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２．液液平衡 

 

 抽出対象の溶質を抽質、抽質を溶解するための溶媒を希釈剤といい、抽質と希釈剤を合わせた原料溶

液を抽料という。抽料に抽質と親和性の高い第三成分の抽剤を加えて、抽剤中に抽質を選択的に物質移

動させることで抽出分離を行う。抽出後の抽剤溶液を抽出相、抽料溶液を抽残相という。両相における抽

質・希釈剤・抽剤の各成分の平衡組成は、３成分系の液液平衡線図で表される。抽質成分の平衡組成デー

タ、すなわち溶解度データは、１回の液液平衡実験で抽出相側と抽残相側で１点ずつ得られる。これらを

相図上にプロットし、線で結んだものを対応線(タイライン)という。対応線を斜辺とする直角三角形を

描き、直角となる点を順に結んでいくと、共役線が描かれる。これを用いることで、任意の対応線を描く

ことができる。両相の溶解度曲線が交わる点をプレイトポイントという。この点では、両相の組成が等し

いことから、抽出相と抽残相の見境がつかない均一相の状態にある。 

 

 

図 2.1 液液平衡線図 

酢酸－水－クロロホルム系(298 K) 

 

３．物質収支 

 

３．１ 単抽出 

 

 抽質Ｃと希釈剤Ａの混合物である抽料Ｆに抽剤Ｂを添加して混合する。平衡に達した後、静置して抽

出相Ｅと抽残相Ｒに分離する。抽料と抽剤の接触操作は、１回のみ行う。抽料 F [kg](回分)あるいは

[kg/s](連続)(抽質の質量分率 xF [－])に純粋な抽剤 S [kg]を添加して混合溶液 M [kg](抽質の質量分率 xM 

[－])を得たときの物質収支式は、次式で表される。 
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 全物質収支     F S M  …(3.1.1) 
 成分物質収支(抽質) F MFx Mx  …(3.1.2) 

混合溶液を静置して抽出相 E [kg](抽質の質量分率 xE [－])と抽残相 R [kg](抽質の質量分率 xR [－])に分離

されたときの物質収支式は、次式で表される。 

 全物質収支     M E R  …(3.1.3) 
 成分物質収支(抽質) M E RMx Ex Rx  …(3.1.4) 

式(3.1.1)と式(3.1.2)より、抽質の質量分率 xM [－]が導かれる。 

 F
M

Fxx
F S

 …(3.1.5) 

式(3.1.3)と式(3.1.4)より、抽出相質量 E [kg]と抽残相質量 R [kg]を得る。 

 M R

E R

x xE M
x x

 …(3.1.6) 

E M

E R

x xR M
x x

 …(3.1.7) 

抽出率 η [－]は、抽料中の抽質量 FxF [kg]に対する抽出相中の抽質量 ExE [kg]の比で表される。 

 E

F

Ex
Fx

 …(3.1.8) 

抽出相 E [kg]と抽残相 R [kg]に含まれる抽質の質量分率 xE [－]と xR [－]は、三角線図上で求める。 

抽料中の抽質濃度 xFが低い場合は、近似的に R≒F および E≒S が成り立つことから、この場合は式(3.1.3)

または式(3.1.4)を用いて解析的に xEと xR を求めることができる。また、xEと xR の平衡関係を表す分配係

数 m が分かっている場合は、それを用いることもできる。 

 

 

図 3.1.1 単抽出プロセス 
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図 3.1.2 単抽出の図解法 

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

①抽料の組成点Ｆと抽剤の組成点Ｂを直線で結ぶ。 

②線分ＦＢ上に混合溶液の組成点Ｍを取る。 

③共役線上に任意の点を取り、そこから水平方向と垂直方向の２本の補助線を引く。 

④補助線と溶解度曲線の２交点を結ぶ対応線(タイライン)を引く。 

⑤③と④を繰り返し、点Ｍを通る対応線ＥＲを見つける。 

⑥点Ｅより抽出相の抽質質量分率 xEを、点Ｒより抽残相の抽質質量分率 xRを読み取る。 

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

 

３．２ 多回抽出 

 

 １回の抽出で分離が不十分の場合は、抽残相に抽剤を新たに添加して抽出相と抽残相に分離する操作

を繰り返す。純粋な抽剤を用いる場合、n 回目の抽出操作における物質収支式は、次式で表される。 

 全物質収支     1n n n n nR S M E R  …(3.2.1) 
 成分物質収支(抽質) 

11 R M E Rn n n nn n n nR x M x E x R x  …(3.2.2) 

上式より、n 回目抽出時の抽質質量分率 xMn [－]、抽出相質量 En [kg]、抽残相質量 Rn [kg]が導かれる。 

 1 11 R 1 R
M

1

n n
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n n

n n n

R x R x
x
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 …(3.2.3) 
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M R

E R

n n

n n

n n
x x

E M
x x

 …(3.2.4) 

E M

E R

n n

n n

n n
x x

R M
x x

 …(3.2.5) 

抽出率 η [－]は、抽料中の抽質量に対する抽出相中の抽質量の総和の比で表される。 

 1 21 E 2 E E

F

nnE x E x E x
Fx

 …(3.2.6) 

n 回目抽出時の抽出相Ｅnと抽残相Ｒnに含まれる抽質の質量分率 xEn と xRn は、三角線図上で求める。 

抽料中の抽質濃度 xFが低い場合は、近似的に RN≒RN－1≒…≒R1≒F および EN≒SN, EN－1≒SN－1, …, E1≒

S1 が成り立つ。 

 

図 3.2.1 多回抽出プロセス 

 

図 3.2.2 多回抽出の図解法 

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

①抽料の組成点Ｆと抽剤の組成点Ｂを直線で結ぶ。 
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②線分ＦＢ上に混合溶液の組成点Ｍ1を取る。 

③点Ｍ1を通る対応線Ｅ1Ｒ1を引く。 

④点Ｒ1と抽剤の組成点Ｂを直線で結ぶ。 

⑤線分Ｒ1Ｂ上に混合溶液の組成点Ｍ2を取る。 

⑥点Ｍ2を通る対応線Ｅ2Ｒ2を引く。 

⑦以上を繰り返す。点Ｅnより抽出相の抽質組成 xEnを、点Ｒnより抽残相の抽質組成 xRnを読み取る。 

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

 

３．３ 向流多段抽出 

 

3.3.1 理論段数 

 抽質Ｃと希釈剤Ａの混合物である抽料Ｆと抽剤Ｂは互いに反対方向の端から入り、各段で向流接触す

る。多回抽出では純粋な抽剤を操作回数の分だけ添加するが、多段抽出では一度だけ添加する。段数が同

じならば、多段抽出の方がより少ない抽剤量で済む。 

いま、N 段の向流抽出操作を考える。純粋な抽剤を用いる場合、装置全体の収支は、次式で表される。 

全物質収支  1 NF S E R M  …(3.3.1.1) 
 抽質成分収支 F 1 E1 R MNNFx E x R x Mx  …(3.3.1.2) 

ただし、E は抽出相[kg/s]、F は抽料[kg/s]、M は抽料と抽剤の混合溶液[kg/s]、R は抽残相[kg/s]、S は抽剤

[kg/s]、x は抽質の質量分率[－]。 

上式より、混合溶液Ｍの抽質質量分率 xM [－]が導かれる。 

 
1 E1 RF

M
1

NN

N

E x R xFxx
F S E R

 …(3.3.1.3) 

1～n 段(n<N)をひとまとめにした部分を系に取ると、収支は次式で表される。 

全物質収支   1 1n nF E E R  …(3.3.1.4) 
 抽質成分収支  

1 1 nF 1 E 1 E Rnn nFx E x E x R x  …(3.3.1.5) 

上式は、それぞれ次式のように書き換えられる。 

全物質収支   1 1n nF E R E  …(3.3.1.6) 
 抽質成分収支  

1 n 1F 1 E R 1 Enn nFx E x R x E x  …(3.3.1.7) 

上式より、次式が導かれる。 

全物質収支   1 1 2 2 3 1 [ ]n n NF E R E R E R E R S D  …(3.3.1.8) 
 抽質成分収支  

1 1 2 n 1F 1 E 1 R 2 E R 1 E R D[ ]
n Nn n NFx E x R x E x R x E x R x Dx  …(3.3.1.9) 

上式は、段と段の合間を流れる抽出相と抽残相の流量差がどこも等しいことを表している。図的には、線

分ＦＥ1、Ｒ1Ｅ2、…、ＲnＥn+1、…、ＲNＳの延長線がいずれも同じ操作点Ｄで交わることを表している。 

理論段数 N [－]は、三角線図または階段作図で求めることができる。三角線図の場合は、以下となる。 
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図 3.3.1.1 向流多段抽出プロセス 

 

 
図 3.3.1.2 向流多段抽出の図解法 

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

①抽料の組成点Ｆと抽剤の組成点Ｂを直線で結ぶ。 

②線分ＦＢ上に混合溶液の組成点Ｍを取る。 

③溶解度曲線上に最終段の組成点ＲNを取る。 

④点Ｂと点ＲNを通る直線を引く。 

⑤点ＲNと点Ｍを通る直線を引き、抽出相側溶解度曲線との交点をＥ1とする。 

⑥点Ｅ1と点Ｆを通る直線を引き、④との交点を操作点Ｄとする。 

⑦共役線を用いて点Ｅ1を通る対応線Ｅ1Ｒ1を引き、抽残相の組成点Ｒ1を見つける。 

⑧点Ｄと点Ｒ1を通る直線を引き、抽出相側溶解度曲線との交点をＥ2とする。 

⑨抽残相組成が点ＲN以下になるまで⑦と⑧を繰り返す。端数が出た場合は、内分するか切り上げる。 

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

 

3.3.2 最小抽剤量 

 抽剤量を減少させると、分離するのにより多くの段数が必要となる。三角線図上で考えると、抽剤量を

減少させることは、線分ＦＢ上にある混合溶液の組成点Ｍの位置が純粋な抽剤の組成点Ｂから遠くなり、

抽料の組成点Ｆに近づくことを意味する。それに伴い、抽出相の組成点Ｅ1は溶解度曲線上のさらに上方

１ ２ n N

F, xF R1, xR1 R2, xR2 Rn－1, xRn－1 Rn, xRn RN－1, xRN－1 RN, xRN

EN, xEN S, xSEn, xEn En+1, xEn+1E1, xE1 E2, xE2 E3, xE3

・・・ ・・・
抽料

抽出液
抽残液
抽剤

F=20 ton/h
S=24 ton/h
xF=0.35(35%)
xM=0.16(16%)

0 20 40 60 80 100
0

10

20

30

40

F

xM

RN

M

B D

E1

E2

E3
R2

R1

ジエチルアミン（Ｃ）

水（Ａ） トルエン（Ｂ）



新潟大学晶析工学研究室解説資料(令和 3年 3月 23 日作成) 

8 

へ移動し、操作点Ｄは抽残相の最終組成点ＲN に近づく。加えて、操作点Ｄと抽出相側の各組成点Ｅ1,2,…

を結ぶ直線群の傾きが大きくなり、作図上、点Ｅの数が増えて理論段数は増大する。やがて操作点Ｄを通

る直線と対応線の一つが一致すると、理論段数は無限大となる。このときの抽剤量を最小抽剤量という。

一般には、抽料の組成点Ｆを通る対応線の延長線と直線ＲNＢの延長線の交点が最小抽剤量 Sm [kg/s]を与

える。実際の抽剤量 S [kg/s]は、この値よりも大きくしなければならない。 

最小抽剤量使用時の混合溶液の質量を Mm [kg/s]、抽質の質量組成を xMm [－]とすると、次式が導かれ

る。 

m mS M F  …(3.3.2.1) 

F
m

Mm

FxM
x

 …(3.3.2.2) 

上式より Mmを消去すると、最小抽剤量 Smを得る。 

 F Mm
m

Mm

( )F x xS
x

 …(3.3.2.3) 

混合溶液の抽質質量組成 xMmは、三角線図上で読み取る。 

 

 
図 3.3.2.1 最小抽剤量の図解法 

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

①抽料の組成点Ｆと抽剤の組成点Ｂを直線で結ぶ。 

②点Ｆから水平線を引いてできる共役線上の交点を見つける。 

③②の交点と垂直に交わる溶解度曲線上の組成点Ｅmを見つける。 

④組成点Ｅmと最終の組成点ＲNを直線で結ぶ。 

⑤線分ＥmＲNと線分ＦＢの交点Ｍmの座標 xMm [－]を読み取る。 
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－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－－ 

 

４．物質移動 

 

４．１ 総括物質移動係数 

 

ガス吸収と同様に二重境膜モデルを用いる。抽質(溶質)と希釈剤(溶媒)の混合溶液からなる抽料相(原料

相)(R)と、抽剤(抽出剤)からなる抽剤相(E)を定義する。抽料相(R)と抽剤相(E)は、混合工程(分散)後の清澄

工程(合一)で形成される抽残相(R)と抽出相(E)に置き換えることもできる。抽料相(R)と抽剤相(E)には、分

散相(D)または連続相(C)のいずれかが対応する。なお、分散相(D)が常に抽料相になるとは限らない。連

続相(C)が抽料相になることもある。 

いま、液液界面において、抽料相側(R)の抽質が抽剤相側(E)へ一方拡散しており、両相は液液平衡状態

にあるものとする。このとき、抽料相側と抽剤相側の液体積あたり液液抽出速度 NAR [mol/(m3･h)]と NAE 

[mol/(m3･h)]は、次式で表される。 
抽料相側(R)： AR R R Ri( )N k a C C  …(4.1.1) 

抽剤相側(E)： AE E Ei E( )N k a C C  …(4.1.2) 

ただし、C は抽質濃度[mol/m3]、k は境膜物質移動係数[m/h]、a は液液接触界面積[m2/m3]、添え字 E は抽

剤相、R は抽料相、i は界面。 

ガス吸収における Henry の法則と同様にして、液液平衡の条件下において次式が成り立つ。 

 抽料相側(R)： CR=mCE*  …(4.1.3) ※CR=(1/m)CE*で定義される場合もある。 

界面(i) ： CRi=mCEi  …(4.1.4) 

抽剤相側(E)： CE=(1/m)CR*   …(4.1.5) 

ただし、C*は飽和抽質濃度[mol/m3]、m は分配係数[－]。 

液液平衡の場合、溶質の移動速度は、抽料相側と抽剤相側とで等しい。 

AR AE A( )N N N  …(4.1.6) 

最初の NAR と NAEの式を代入する。 

A R R Ri E Ei E( ) ( )N k a C C k a C C  …(4.1.7) 

第２項と第３項の式を変形する。 

A
R Ri

R
( )N a C C

k
 …(4.1.8) 

A
Ei E

E
( )mN ma C C

k
 …(4.1.9) 

辺々加える。 

A A
R Ri Ei E

R E
( ) ( )N mN a C C ma C C

k k
 …(4.1.10) 

A R Ri Ei E
R E

1 ( ) ( )mN a C C ma C C
k k

 …(4.1.11) 

界面(i)抽料相
(R)

抽剤相
(E)

CR

kR kE

CRi

CEi

CE
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R Ri Ei E
A

R E

( ) ( )
1 ( ) ( )

C C m C CN
k a m k a

 …(4.1.12) 

m の式を用いると、抽料相側抽出速度式を得る。 

R Ei Ei E
A

R E

( ) ( )
1 ( ) ( )

C mC m C CN
k a m k a

 …(4.1.13) 

R E
A

R E1 ( ) ( )
C mCN

k a m k a
 …(4.1.14) 

R R
A

R E

*
1 ( ) ( )

C CN
k a m k a

 …(4.1.15) 

A OR R R( *)N K a C C  …(4.1.16) 

 
OR R E

1 1 m
K a k a k a

 …(4.1.17) 

ただし、KOR は抽料相側総括物質移動係数[m/h]。 

 抽剤相側抽出速度式を導く。はじめの NAの式を変形する。 

A R Ri

R

( )N a C C
mk m

 …(4.1.18) 

A
Ei E

E
( )N a C C

k
 …(4.1.18) 

辺々加える。 

A A R Ri
Ei E

R E

( ) ( )N N a C C a C C
mk k m

 …(4.1.19) 

R Ri
A Ei E

R E

( )1 1 ( )a C CN a C C
mk k m

 …(4.1.20) 

R Ri Ei E
A

R E

( )/ ( )
1 ( ) 1 ( )

C C m C CN
mk a k a

 …(4.1.21) 

m の式を用いる。 

E Ei Ei E
A

R E

( * )/ ( )
1 ( ) 1 ( )

mC mC m C CN
mk a k a

 …(4.1.22) 

E E
A

R E

*
1 ( ) 1 ( )

C CN
mk a k a

 …(4.1.23) 

A OE E E( * )N K a C C  …(4.1.23) 

 
OE R E

1 1 1
K a mk a k a

 …(4.1.24) 

ただし、KOEは抽剤相側総括物質移動係数[m/h]、KOEa は抽剤相側容量係数[1/h]。 

分散相(D)と連続相(C)の容量係数 KODa, KOCa を求める場合は、抽料相と抽剤相を表す添え字 R と E を対

応する添え字 D または C に置き換える。(たとえば、抽料相が連続相のときは、R を C に置き換える。) 

 

４．２ 境膜物質移動係数 
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①分散相側境膜物質移動係数 連続相が液体の場合、分散相である液滴は、連続相の粘度の影響を受け

て滴内流動が起こる。ここでは簡単のため、滴内流動の影響を無視して考える。この場合、液滴は剛体球

と見なすことができ、物質移動の機構は純粋な分子拡散にしたがう。分散相液滴の平均抽質濃度 CD 

[mol/m3]の時間変化は、固体粒子の非定常拡散モデルに基づく次式で与えられる。[文献 1] 

2 2
D D

2 2 2
D0 p1

46 1 exp
n

C n t
C n d

D
 …(4.2.1.1) 

ただし、CD0 は初期抽質濃度[mol/m3]、DD は分散相側拡散係数[m2/h]、dp は液滴径[m]、n は定数、t は液相

間の接触時間[h] 

Kronig & Brink(クローニッヒ&ブリンク)によれば、上式は次式で近似される。[文献 2] 

 
2

D D
2

D0 p

41 1 expC t
C d

D
 …(4.2.1.2) 

分散相側の物質移動速度は、次式で表される。 
 p D D DV N k AC  …(4.2.1.3) 

3
p 2D

D p D
d

6 d
d C k d C

t
 …(4.2.1.4) 

ただし、Vp は液滴体積[m3]、A は液液接触界面積[m2] 

上式を積分すると、次式が導かれる。 

 D D

D0 p

6expC k t
C d

 …(4.2.1.5) 

上式と Kronig & Brink 式を等置すると、滴内流動の影響を無視する場合における分散相側境膜物質移動

係数 kD [m/h]を得る。 

 
p 2 2

D D pln 1 1 1 exp( 4 )
6
d

k = t d
t

D  …(4.2.1.6) 

滴内流動の影響を考慮する場合は、DD の代わりに有効拡散係数 De [m2/h]を用いる。 

 
p 2 2

D e pln 1 1 1 exp( 4 )
6
d

k = t d
t

D  …(4.2.1.7) 

有効拡散係数 De は、分散相側拡散係数 DDの 2.25 倍にとる。[文献 3] 

t は液液間での接触時間[h]であり、回分操作の場合は回分時間、連続操作の場合は平均滞留時間を用いる。 

滴内流動の影響を考慮しない場合の簡便な推算式として、Treybal は次式を報告している。[文献 4] 

 
D p

D
6.6

k d
=

D
 …(4.2.1.8) 

②連続相側境膜物質移動係数 連続相側境膜物質移動係数 kC [m/h]の推算については、Frössling(フレスリ

ング)型の推算式(Sh=2+aRebSc1/3)が一般的である。撹拌条件下の場合は撹拌レイノルズ数に置き換えて、

固液間物質移動(固体粒子の溶解速度)の推算式を用いる。 
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(Calderbank の式) 

1/4 1/34 2
C p p C C

3
C C CC

0.13
k d Pd

=
VD D

 …(4.2.1.9)  [文献 5] 

(Barker & Treybal の式)   
0.833 0.52

C C C

C C C C
0.052k D nd

=
D D

 …(4.2.1.10)  [文献 6] 

液相拡散係数 DL [cm2/s]の推算については、Wilke & Chang (ウイルケ－チャン)の式がある。[文献 7] 
1/2

8
L 0.6

m

( )7.4 10 M T
V

D  …(4.2.1.11)  (計算結果の単位は、[cm2/s]で与えられる。)  

ただし、M は溶媒のモル質量[g/mol]、T は絶対温度[K]、γ は溶媒の会合度(水溶媒 2.6、メタノール 1.9、

エタノール 1.5、ベンゼンその他非会合性溶媒 1.0)、μ は溶媒粘度[cP]、Vm は大気圧下の沸点における溶

質の分子容[cm3/mol]。分子容 Vmの算出には、下表の原子容を用いる。(原子容の和が分子容になる。) 

 
表 4.2.1 分子容算出のための原子容[文献 8,9] 

元素等 原子容[cm3/mol] 
C 14.8 
H(化合物) 3.7 
H(H2 分子) 7.15 
O(二重結合) 7.4 
O(アルデヒド、ケトン) 7.4 
O(メチルエステル) 9.1 
O(エチルエステル) 9.9 
O(高級エステル、エーテル) 11.0 
O(アルコール、カルボン酸) 12.0 
N 15.6 
N(第一級アミン-NH2) 10.5 
N(第二級アミン-NH) 12.0 
N(第三級アミン-N-) 14.8 
空気 29.9 

 

４．３ 段効率 

 

4.3.1 基本的な考え方 

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。棚段塔の場合、棚板一枚が分

離段一段となる。撹拌槽の場合、槽一基が分離段一段となる。平衡到達度を装置全体で取る場合を総括段

効率(分離塔の場合は、塔効率)、分離段一段で取る場合をたんに段効率あるいは Murphree(マーフリー)段

効率、分離段上の１点(無限小区間幅)で取る場合を点効率という。 

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り次の段へ移動してしまうため、設計上、理論段数以上

の段数を見積もる必要がある。たとえば、総括段効率が 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倍の段数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、そのような装
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置ほど分離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、棚段塔の場合は飛沫

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。 

一般に、棚段塔よりも撹拌槽の方が段効率は高い。たしかに、棚板によって完全に仕切られている訳で

はなく、逆混合が起こりやすい空間で段を矢継ぎ早に移動する分離塔よりも、物理的に閉じられた空間

でしっかりと混ぜる撹拌槽の方が、一段あたりの平衡到達度は高そうである。だからと言って、棚段塔の

代わりに必要段数分の撹拌槽を導入するかと言えば、敷地面積やコストの面で難がありそうである。 

 

4.3.2 分散相側段効率[文献 10] 

抽料相が分散相、抽剤相が連続相を形成するものとする(逆の組み合わせもある)。いま、入口濃度 CD,in 

[mol/m3]の分散相と、純粋な抽剤からなる連続相が、流量 QD, QC [m3/h]で連続的に供給されるものとする。

一方で、出口濃度 CD,out [mol/m3]の分散相と、出口濃度 CC,out [mol/m3]の連続相が、流量 QD, QC [m3/h]で連

続的に排出されるものとする。 

分散相側の Murphree(マーフリー)段効率 EMD は、入口側分散相と出口側分散相における抽質濃度差の

比で表される。 

 
D,in D,out

MD
D,in D,out( )*
C C

E
C C

 …(4.3.2.1) 

ただし、CD,out*は連続相側出口濃度 CC,out と平衡状態にある飽和抽質濃度[mol/m3]。 

式変形すると、次式となる。 

 
D,in D,out

MD
D,in D,out D,out D,out( ) [ ( )*]

C C
E

C C C C
 …(4.3.2.2) 

 D,in D,out D,out D,out
MD

D,in D,out D,out D,out

( ) [ ( )*]
1 ( ) [ ( )*]

C C C C
E

C C C C
 …(4.3.2.3) 

濃度比(CD,in－CD,out)/(CD,out－CD,out*)を導く。定常状態における物質収支式は、次式で表される。 

 D D,in D D,out C C,outQ C Q C Q C  …(4.3.2.4) 

分散相中の抽質は、連続相側へ移動するため、各相における入口側と出口側の流量は、厳密には等しくな

らない。ここでは、抽質濃度が希薄であるものとし、物質移動に伴う流量変化は無視する。 

液液抽出速度 NA [mol/(m3･h)]は、出入口抽質濃度の差分を液体積で除して得られる。 

 D
A D,in D,out( )QN C C

V
　

C C,outQ C
V

　 …(4.3.2.5) 

容量係数を含む抽料相側の液液抽出速度 NA [mol/(m3･h)]は、次式で表される。 
 A OR R R( *)N K a C C  …(4.3.2.6) 

添え字 R は、抽料相(抽残相)を表している。いま、抽料相は分散相であると定義したから、R を D に置き

換える。 
 A OD D D( *)N K a C C  …(4.3.2.7) 

いま、撹拌槽内における平均濃度 CD は、近似的に出口濃度 CD,out に等しいものと見なす。このとき、撹

拌槽内における平衡濃度 CD*は、出口の平衡濃度 CD,out*に等しい。 
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 A OD D,out D,out( *)N K a C C  …(4.3.2.8) 

最初の NAの式に代入すると、EMD の式の濃度比が導かれる。 

 D
OD D,out D,out D,in D,out( *) ( )QK a C C C C

V
 …(4.3.2.9) 

D,in D,out OD

D,out D,out D( ) *
C C K aV

C C Q
 …(4.3.2.10) 

EMD の式に代入する。 

 OD D
MD

OD D1 ( )
K aV QE

K aV Q
 …(4.3.2.11) 

総括基準移動単位数 NOD(NTU)は、物質移動に関わる段接触性能に相当し、次式で定義される。 

 
D,in

D,out

D
OD

D,out D,out

d
( ) *

C

C

CN
C C

 …(4.3.2.12) 

撹拌槽型の場合は、接触段数１段かつ完全混合を仮定することから、積分項の CD,out は槽内濃度の平均値

を取ればよく、CD,out*はその平衡濃度となる。したがって、この場合の分母は、定数と見なせる。 

D,in D,out
OD

D,out D,out( ) *
C C

N
C C

 …(4.3.2.13) 

同じ濃度比の式と比較する。 

 OD
OD

D

K aVN
Q

 …(4.3.2.14) 

上式を直近の EMDの式に代入すると、移動単位数 NTU を含む分散相側段効率 EMD を得る。 

 OD
MD

OD1
NE

N
 …(4.3.2.15) 

 

５．ミキサ－セトラ型抽出装置の設計 

 

５．１ ミキサの設計[文献 11,12] 

 

①装置容積 円筒形状(槽径 DT [m]、液深 H [m])の液体積 V [m3]は、次式で表される。 
2

T

4
D HV  …(5.1.1) 

装置容積 VT [m3]は、液体積の 1.25～1.67 倍に設定される。 

②混合溶液の物性 平均密度 ρM [kg/m3]は、次式で与えられる。 
 M C C D D  C D[ 1]  …(5.1.2) 

ただし、 はホールドアップ(体積分率)[－]、添字 C は連続相、D は分散相。 

平均粘度 μM [kg/(m･h)]は、邪魔板の有無で場合分けされる。邪魔板有りの場合は、次式で与えられる。 

 C D D
M

C C D

1.51  [baffled]  …(5.1.3) 

邪魔板無しの場合は、次式で与えられる。 
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 C 0.4  のとき C D D
M

C C D

61  [unbaffled]  …(5.1.4) 

C 0.4  のとき C CD
M

D C D

1.51  [unbaffled]  …(5.1.5) 

③分散相のホールドアップ 混合溶液の全体積(連続相と分散相の和)に対する分散相の体積分率を表す。

液滴が均一に分散されているものと仮定すると、分散相のホールドアップ D [－]は、次式で表される。 

 D
D

C D

Q
Q Q

 …(5.1.6) 

次式が成り立てば液滴の分散状態は均一であり、上の仮定は正しい。 

2

C D
1000kg/m

( )
P

g Q Q
 …(5.1.7) 

ただし、g は重力加速度[m/h2]、P は撹拌所要動力[W]。 

④撹拌所要動力 撹拌所要動力 P [W]は、次式で与えられる。 

 
3 5

p MP N n d  …(5.1.8) 

ただし、d は撹拌翼径[m]、n は撹拌速度[1/s]、Npは動力数[－]。 

動力数 Npは、撹拌レイノルズ数 Re を求めて、動力特性曲線より読み取る。 
2

M

M

ndRe  …(5.1.9) 
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図 5.1.1 動力特性曲線 

化学工学協会編; 化学工学便覧 改訂四版, 丸善(1978),18 章 を参考に作成[文献 13] 

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

①撹拌レイノルズ数 Re を求める。 

②撹拌翼の種類と邪魔板の有無をもとに曲線の番号を決める。 

③動力数 NP を読み取る。*,** 

④撹拌所要動力 P を求める。(P=NPρn3d5) *** 

*邪魔板なしの場合は、NP を動力関数 Φ=NPFr－(α－log10
Re)/βに置き換える。α=1, β=40(タービン翼) 

**羽根段数が複数段となる場合は、動力数 Np に羽根段数を乗じる。 

***液中に固体粒子が含まれる場合は、液密度 ρを懸濁液密度 ρslに置き換える。 

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

⑤相分散限界撹拌速度 液滴を均一に分散させるのに最低限必要な撹拌速度に相当する。 

邪魔板有りの場合は、6 枚平板タービン翼に関する Skelland & Ramsay の式がある。[文献 14] 

 

0.08422 2
2 0.106C M M

D 5 2 2
M ( )

n d DC
g d d g

 (baffled)  [SI 単位系] …(5.1.10) 

邪魔板無しの場合は、4 枚平板タービン翼に関する永田の式がある。[文献 15] 

Re
100 101 102 103 104 105 106

N
p

0.1

1

10

100
１ ６枚平板タービン（邪魔板あり）
２ ６枚平板タービン（邪魔板なし）
３ パドル
４ プロペラ（邪魔板あり）
５ プロペラ（邪魔板なし）

１

３

２

４
５( log )/

p
ReN Fr

邪魔板なしの場合は、
縦軸を次式に変更する。
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1/9 0.26
2/3 C

C
C C

6.0n D  (unbaffled)  [SI 単位系] …(5.1.11) 

表 5.1.1 Skelland & Ramsay 式の定数[文献 14] 

撹拌翼の種類 羽根枚数 液深－槽径比 翼取付位置 
－液深比 C α 

プロペラ翼 3 1 1/4 4.38 0.67 
3 1 1/2 4.33 0.79 

平板タービン翼 6 1 1/4 0.91 2.02 
6 1 1/2 0.95 1.38 

傾斜タービン翼 6 1 1/4 1.95 1.44 
6 1 1/2 0.84 1.97 

⑥平均滞留時間 連続操作におけるミキサの平均滞留時間 τ [h]は、次式で表される。 

C D

V
Q Q

 …(5.1.12) 

⑦液滴接触界面積 液体積当たりの接触界面積 a [m2/m3]は、以下の推算式で与えられる。[文献 3] 

(４枚平板パドル翼; D<0.2)   
0.6

D

D

100
(1 3.75 )

Wea
d
 …(5.1.13) 

(４枚平板パドル翼; D>0.2)  
0.5 0.6

D25.4 Wea
d

 …(5.1.14) 

(６枚平板タービン翼)   
0.6

D

D

100
(1 9 )

Wea
d

 …(5.1.15) 

(３枚プロペラ翼)   

0.56 0.25 0.27 1.212
0.32C C

D
C C D T

212 Δ da Re
d d D

 …(5.1.16) 

ウェーバー数 We は、気泡や液滴の形状や挙動に関わる無次元数であり、慣性力と界面張力の比で定義

される。 

 
3 2 2 3

C C( )( )d n d n d
We =

d
 …(5.1.17) 

ただし、σは界面張力[N/m]。 

⑧平均液滴径 表面積基準の平均液滴径 dp [m]は、液滴を球と仮定すると、次式で与えられる。 

 

2
p D D

3
pp

(4 )( /2) 6
(4 /3)( /2)

N d
a

dN d
 …(5.1.18) 

 D
p

6d
a

 …(5.1.19) 

ただし、N は液滴数[－]。 

液滴接触界面積 a [m2/m3]が不明の場合は、次式より求める。[文献 10] 

 Dp 40.60.052
d

We e
d

 ただし 10, 000We  …(5.1.20) 
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p 0.60.39

d
We

d
 ただし 10,000We  …(5.1.21) 

⑨槽数 ミキサの理論槽数 Nt [－]は、棚段塔の理論段数に相当し、作図により求める。実際槽数 NT [－]

は、理論槽数を段効率 EMD [－]で除して求める。 

 t
T

MD

NN
E

 …(5.1.22) 

 

５．２ セトラの設計[文献 16,17] 

 

⑩分散相液滴の終末速度 液滴径 dp [m]、分散相密度 ρD [kg/m3]の球形単一粒子が粘度 μC [kg/(m･h)]、密

度 ρC [kg/m3]の静止した連続相の流体中を速度 uD [m/h]で自由沈降するとき、沈降液滴の運動方程式は、

次式で表される。 

2 2
p3 3 3 C DD

p D p D p C D
d

6 d 6 6 4 2
d uud d g d g C

t
　　 　  …(5.2.1) 

ただし、t は沈降時間[h]、CD は抵抗係数[－]、g は重力加速度[m/h2]。 

上式の左辺は慣性力、右辺は左から順に重力、浮力、抵抗力である。抵抗

係数は粒子レイノルズ数 Rep の関数であり、次式のように場合分けされる。 

(a)Stokes 域(Rep<2)のとき 
p

D
24
Re

C   …(5.2.2) 

(b)Allen 域(2<Rep<500)のとき 
p

D
10
Re

C  …(5.2.3) 

(c)Newton 域(500<Rep)のとき 440D .C   …(5.2.4) 

p D C
p

C

d u
Re  …(5.2.5) 

運動方程式の加速度を 0 とおき、沈降速度 uD を終末速度 ut に置き換える。さらに、抵抗係数 CD の式を

運動方程式に代入して式中のuDtについて整理すると、それぞれの沈降領域における終末速度が導かれる。 

2
D C p

t
C

( )
18

g d
u

　
 (Stokes)  …(5.2.6) 

1/32 2
D C

t p
C C

( )4
225

gu d  (Allen)  …(5.2.7) 

D C p
t

C

3 ( )g d
u  (Newton)  …(5.2.8) 

上昇方向の終末速度は、負の値を取る。 

⑪セトラ径 連続相流速 uC [m/h]は、セトラにおける分散相液滴の終末速度 ut [m/h]以下となる必要があ

重
力

浮

力

抵
抗
力

a
mμ

ρf

u

x
ρp
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る。(連続相流速が分散相液滴の終末速度よりも大きいと、液滴の上昇流が連続相の下降流にさえぎられ

て、液滴が装置上部まで届かない。)。セトラの断面積 AS[m2]は、下限の値を取って次式で表される。 

 C
C t

S

Qu u
A

 …(5.2.9) 

 C
S

t

QA
u

 …(5.2.10) 

ただし、QCは連続相の体積流量[m3/h]。 

セトラ径 DS [m]は、次式で表される。 

 S
S

4AD  …(5.2.11) 

⑫セトラ長 セトラ長 LS [m]は、経験的にセトラ径 DS の 2 倍を見積もる。 
 S S2L D  …(5.2.12) 

⑬滞留時間 セトラの分散相側清澄域における分散相液滴の滞留時間 τD [h]は、次式で表される。 

 D
D

t

H
u

 D S0.1H L  …(5.2.13) 

ただし、HDは清澄域における分散相の高さ[m]であり、経験的にセトラ長 LSの 10%を見積もる。 

操作性の観点から、一般に 2～5 分程度が推奨される。 

 

６．多孔板抽出塔の設計[文献 11,12] 

 

①孔径 多孔板の孔径 dN [m]は、一般に次式の範囲が推奨される。[文献 18] 

 界面張力 σが大きい場合 N
1
2 Δ

d
g

 …(6.1) 

 界面張力 σが小さい場合 N Δ
d

g
 …(6.2) 

②孔通過時分散相流速 孔部は突起しており、液滴を生成するノズルの役割を果たす。分散相流速が低

い場合は、孔部で生成した液滴が一個一個千切れて上昇するが、流速を次第に高くしていくと孔から液

柱がジェット状に飛び出し、その先端が千切れて液滴となる。規則的かつ連続的に千切れることで粒径

の揃った液滴となる。このときの孔通過時最適分散相流速 uM [m/s]は、液柱径を dJ [m]とすると、次式で

与えられる。 

 

2
J

M N
N J D C

3.91 [ ]
(1.09 )

du u
d d

　　  …(6.3) 

この値を孔通過時分散相流速 uN [m/s]に採用する。 

③液柱径 液柱径 dJ [m]は、次式で推算される。 

 
2

N N

J

Δ1 0.485d d g
d

 
2

N Δ 0.616d g
 …(6.4) 
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2

N N

J

Δ0.12 1.51d d g
d

 
2

N Δ 0.616d g
 …(6.5) 

④孔面積 小孔全体の所要面積 AN [m2]は、次式で求められる。 

 D
N

M

QA
u

 …(6.6) 

ただし、QDは分散相の体積流量[m3/s]。 

⑤孔個数 小孔の全個数 NN [－]は、孔１個の面積 Ah [m2]を用いて次式で求められる。 

 N
N

h

AN
A

 …(6.7) 

⑥多孔板部断面積 多孔板部断面積 SP [m2]は、孔を一辺 P [m]の間隔(ピッチ)で正三角形状に配置するも

のとして次式で求められる。 

 2
P N Ssin 60S N p S  …(6.8) 

ただし、SSは周辺部の面積[m2]。 

⑦下降管部所要断面積 液滴は、各段で分散と合一を繰り返して塔内を上昇する。設計上は、各段を液滴

が通過する必要があり、段になっていない下降管側を通って上昇する偏流現象が起こると、段効率低下

の原因となる。偏流を抑止するには、液滴の終末速度が下降管内を流下する連続相流速よりも常に小さ

くなければならない。連続相の許容限界流速としての液滴の終末速度 ut [m/s]は、Stokes 式を用いて概算

できる。 

 

2
p,min

t
C

Δ ( )
18

g d
u

　
 …(6.9) 

dp,minは偏流が抑止される最小の液滴径であり、経験的に 0.8 mm を用いる。[文献 19] 

下降管部所要断面積 Sd [m2]は、次式より求めることができる。 

 C
d

t

QS
u

 …(6.10) 

ただし、QCは連続相流量[m3/s]。 
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図 6.1 抽出用多孔板の構造 

 

 

図 6.2 ノズルからの液滴生成 

多孔板の孔自体がノズルの役割を果たしている。 

 

⑧塔径 塔径 DT [m]は、多孔板に下降管部が２箇所あることを踏まえて次式となる。 

 T P d
4 ( 2 )D S S  …(6.11) 

⑨圧力損失 分散相は、多孔板の小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

て新しい分散相としての液滴を生成する。分散相の総括推進力は、小孔を通過して液表面から脱出する

過程で減少する。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/ρg) [m]という。 

分散相の全圧力損失頭 h は、分散相と連続相の圧力損失頭の和で与えられる。 

 C Dh h h  …(6.12) 

ただし、hC は連続相の圧力損失頭[m]、hD は分散相の圧力損失頭[m]。 

連続相の圧力損失頭 hC [m]は、次式で与えられる。 

 
2

C C
C 2.25

Δ
uh
g

 …(6.13) 

ただし、uC は連続相流速[m/s]であり、許容限界流速 ut [m/s]に置き換えて用いる。 

分散相の圧力損失頭 hD [m]は、孔通過時圧力損失頭 hN [m]と液界面脱出時圧力損失頭 hσ [m]の和で与えら

軽液 軽液 軽液

孔（ノズル状）

単一滴化 層流滴化 スプレ状滴化

ノズル

液滴

液柱

乱流滴化
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れる。 
 D Nh h h  …(6.14) 

孔通過時圧力損失頭 hN [m]は、オリフィス流出係数を 0.67 として次式で与えられる。 

 
2 2

N C D
N 2

( )
2(0.67) Δ
u u

h
g

 …(6.15) 

ただし、uN は孔通過時分散相流速[m/s]であり、孔通過時最適分散相流速 uM [m/s]に置き換えて用いる。 

液界面脱出時圧力損失頭 hσ [m]は、次式で与えられる。 

 
p

6
Δ

h
d g

 …(6.16) 

ただし、dpは平均液滴径[m]。 

⑩平均液滴径 平均液滴径 dpの簡便な推算式として、次式が知られている。[文献 20] 

 p J1.92d d  …(6.17) 

⑪理論段数 理論段数 Nt [－]は、図解法により求める。 

⑫塔効率 塔効率 EO [－]の推算には、次の経験式を用いる。 

 

0.424 0.5
D,av0

O
C,av

7.35 10 uLE
u

 [M.K.H.単位系] ……(6.18) 

ただし、uavは平均流速[m/h]。 

⑬段間隔 段間隔 L0 [m]は、下表より求める。なお、分散相の全圧力損失頭 h [m]が段間隔以下であるこ

とを確認する必要がある。 

 

表 6.1 塔径と段間隔の関係(多孔板塔)[文献 21] 

塔径[m] 0.15 0.30 0.50 1.00～ 

段間隔[m] 0.20 0.30 0.40 0.50 

 

⑭塔高 塔高 Z [m]は、理論段数 Nt [－]を総括段効率 EO [－]で除して実際段数 Na [－]を決定し、これに

段間隔 L0 [m]を乗じて求める。 

 t 0

O

N LZ
E

 …(6.19) 

 

７．設計計算Ⅰ 

（ミキサ－セトラ型連続抽出装置） 

 

槽形状    平底円筒槽 

槽径 DT    1200 mm 

ミキサ容積 VT    液体積の 1.25 倍 

翼径－槽径比 d/DT    1/3 

液深－槽径比 H/DT    1 

翼取付位置－液深比 C/H   1/2 

邪魔板    有 

撹拌翼形状    6 枚平板タービン翼 

撹拌速度 n  相分散限界撹拌速度に等しい 

抽質(溶質)  ジエチルアミン 
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希釈剤(溶媒)  水 

抽剤(抽出剤)  純トルエン 

水の分子量   18 

トルエンの分子量   92 

連続相(C) 水相 

分散相(D) トルエン相 

連続相密度 ρC   1000 kg/m3 

連続相粘度 μC   3.2 kg/(m･h) 

分散相密度 ρD   875 kg/m3 

分散相粘度 μD   1.91 kg/(m･h) 

界面張力 σ   3.24×105 kg/h2 

連続相側質量流量 WC   50 t/h 

分散相側質量流量 WD   60 t/h 

装置内の平均抽質濃度 xC   12 mol% 

平衡時の抽質濃度 xC*   2 mol% 

重力加速度 g  1.27×108 m/h2 

分配係数 m    0.715 

m≡(連続相中のジエチルアミン濃度)/(分散相中の

ジエチルアミン濃度) ※分子と分母を逆にして定

義している成書もある。

 

①ミキサ容積 VT [m3] 

V=π(DT/2)2H=π(1.2/2)2(1.2)=1.3571 m3 

VT=1.25V=(1.25)(1.3571)=1.6963 m3≒1.70 m3 

②分散相側ホールドアップ D [－] 

D=QD/(QC+QD)=(60×103/875)/{(50×103/1000)+(60×103/875)}=0.57831≒0.578 

③平均密度 ρM [kg/m3] 

ρM=ρC C+ρD D=(1000)(1－0.57831)+(875)(0.57831)=927.71≒928 kg/m3 

④平均粘度 μM [kg/(m･h)] 

μM=(μC/ C)[1+1.5μD D/(μC+μD)]=[3.2/(1－0.57831)][1+(1.5)(1.91)(0.57831)/(3.2+1.91)]=10.049≒10.0 kg/m/h 

⑤相分散限界撹拌速度 nC [rpm] 

σ=(3.24×105)kg/h2(1/36002)h2/s2=0.025 kg/s2 

g=(1.27×108)m/h2(1/36002)h2/s2=9.7993 m/s2 

μM=(10.049)kg/(m･h)(1/3600)h/s=0.0027913 kg/(m･s) 

Ga=d3ρMgΔρ/μM2=(0.400m)3(927.71)kg/m3(9.7993)m2/s(125)kg/m3/(0.0027913 kg/(m･s))2=9.3343×109≒9.33×109 

Bo=d2gΔρ/σ=(0.400m)2(9.7993)m2/s(125)kg/m3/(0.025)kg/s2=7839.4≒7839 

nC2ρMd/(gΔρ)=C2(DT/d)2α D0.106(Ga･Bo)－0.084 

nC2=C2(DT/d)2α D0.106(Ga･Bo)－0.084{gΔρ/(ρMd)} 

nC2=(0.95)2(3)(2)(1.38)(0.57831)0.106{(9.3343×109)(7839.4)}－0.084[(9.7993)m2/s(125)kg/m3/{(927.71) kg/m3(0.400)m}] 

=3.9913 

nC=3.99130.5=(1.9978)1/s(60)s/min=119.86 rpm≒120 rpm 

⑥撹拌所要動力 P [kW] 

Re=ρMnd2/μM=(927.71)(1.9978)(0.400)2/(0.0027913)=106237 動力特性曲線より Np≒6 

PV=NPρMn3d5=(6)(927.71)(1.9978)3(0.400)5=454.48 W=0.454 kW 

⑦平均滞留時間 τ [s] 

V=π(DT/2)2H=π(1.2/2)2(1.2)=1.3571 m3 

τ=V/(QC+QD)=1.3571/{(50×103/1000)+(60×103/875)}=0.011445 h=41.202 s≒41.2 s 

⑧液滴接触界面積 a [m2/m3] 
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表中の適用範囲は無視する。 

We=ρCn2d3/σ=(1000)(1.9978)2(0.400)3/0.025=10217 

a=100 DWe0.6/(1+9 D)d=(100)(0.57831)(10217)0.6/[{1+(9)(0.57831)}(0.400)]=5928.8 m2/m3=5929 m2/m3 

⑨平均液滴径 dp [mm] 

dp=6 D/a=(6)(0.57831)/5928.8=0.00038861 m≒0.389 mm 

⑩分散相側境膜物質移動係数 kD [m/h] 

滴内流動は無視する。 

μ=(1.91)kg/(m･h)(1/3600)h/s=(5.3055×10－4)Pa･s(1/0.001)cP/Pa･s=0.53055 cP 

DD=(7.4×10-8)(γM)0.5T/(μM m0.6)=(7.4×10－8){(1.0)(92)}0.5(298.15)/{(0.53055)(108.2)0.6} 

DD=(2.4004×10－5)cm2/s(10－4)m2/cm2(3600)s/h=8.6414×10－6 m2/h 

kD=(dp/6τ)ln[1/[1－{1－exp(－4π2)DDτ/dp2}0.5]] 

kD=[(0.00038861)/{(6)(0.011445)}]ln[1/[1－[1－exp{(－4π2)(8.6414×10-6)(0.011445)/(0.00038861)2}]0.5]] 

kD=(0.0056590)ln[1/[1－{1－exp(－25.854)}0.5]]=0.15024 m/h≒0.150 m/h 

⑪連続相側液相拡散係数 DC [m2/h] 

ジエチルアミン(C2H5－NH－C2H5) m=(2){(2)(14.8)+(5)(3.7)}+12.0=108.2 

μ=(3.2)kg/(m･h)(1/3600)h/s=(8.8888×10－4)Pa･s(1/0.001)cP/Pa･s=0.88888 cP 

DC=(7.4×10-8)(γM)0.5T/(μM m0.6)=(7.4×10－8){(2.6)(18)}0.5(298.15)/{(0.88888)(108.2)0.6} 

DC=(1.0219×10－5)cm2/s(10－4)m2/cm2(3600)s/h=3.6788×10－6 m2/h 

⑫連続相側境膜物質移動係数 kC [m/h] 

Barker & Treybal 式を用いる。 

Re=ρCnd2/μC=(1000)kg/m3(1.9978)1/s(3600)s/h(0.400m)2/3.2kg/m･h=359604 

Sc=μC/(ρCDC)=3.2/{(1000)(3.6788×10－6)}=869.84 

Sh=0.052Re0.833Sc0.5=(0.052)(359604)0.833(869.84)0.5=65121 

kC=Sh(DC/DT)=(65121)(3.6788×10－6/1.2)=0.19963 m/h≒0.200 m/h 

⑬分散相側総括容量係数 KODa [1/h] 

抽料相(R)の添え字を連続相(C)に、抽剤相(E)の添え字を分散相(D)に置き換える。 

1/KOEa=1/mkRa+1/kEa 

KOD=1/[1/(mkC)+1/kD]=1/[1/{(0.715)(0.19963)}+1/0.15024]=0.073195 m/h 

KODa=(0.073195)m/h(5928.8)m2/m3=433.95 h－1≒434 h-1 

⑭分散相側段効率 EMD [－] 

NOD=(KODa)V/QD=(433.95)1/h(1.3571)m3/(60×103/875)m3/h=8.5883 

EMD=NOD/(1+ NOD) 

EMD=8.5883/(1+8.5883)=0.89570≒0.896 

⑮液液抽出速度 NA [kmol/(m3･h)] 

1/KORa=(1/kRa)+(m/kEa) 

1/KOC=(1/kC)+(m/kD) 

KOC=1/[(1/0.19963)+(0.715/0.15024)]=0.10237 

KOCa=(0.10237)(5928.8)=606.93 1/h 
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NA=KORa(CR－CR*)=KOCa(CC－CC*)=(KOCa)ρC(xC－xC*)=(606.93)(1000)(0.12－0.02) 

=60.693 kmol/(m3･h)≒60.7 kmol/(m3･h) 

⑯セトラにおける分散相液滴の終末速度 ut [m/h] 

Stokes 域を仮定する。 

ut=g(ρD－ρC)dp2/(18μC)=(1.27×108)m/h2(875－997)kg/m3(350×10－6 m)2/{(18)(3.2)kg/(m･h)} 

ut =－32.951 m/h≒－33.0 m/h 

⑰セトラ径 DS [m] 

QC=WC/ρC=20000kg/h/1000kg/m3=20 m3/h 

As=QC/ut=20m3/h/32.951m/h=0.60696 m2 

Ds=(4As/π)0.5={(4)(0.60696)/π}0.5=0.87909 m≒0.879 m 

⑱セトラ長 LS [m] 

Ls=2Ds=(2)(0.87909)=1.75818 m≒1.76 m 

⑲セトラにおける分散相液滴の滞留時間 τD [min] 

τD=HD/ut=0.1Ls/ut=(0.1)(1.75818)m/32.951m/h=(5.3357×10－3)h(60)min/h=0.32014 min≒0.320 min(19.2 s) 

 

８．設計計算Ⅱ 

（多孔板抽出塔） 
 

抽質(溶質)  ジエチルアミン 

希釈剤(溶媒)  水 

抽剤(抽出剤)  純トルエン 

連続相(C) 水相 

分散相(D) トルエン相 

連続相密度 ρC   1000 kg/m3 

連続相粘度 μC   3.2 kg/(m･h) 

分散相密度 ρD   875 kg/m3 

分散相粘度 μD   1.91 kg/(m･h) 

界面張力 σ   3.24×105 kg/h2 

重力加速度 g   1.27×108 m/h2 

連続相側質量流量 WC   20 t/h 

分散相側質量流量 WD   24 t/h 

連続相側初期濃度 xF   35 wt% 

連続相側最終濃度 xRN   5 wt% 

多孔板周辺部面積 SS   0.1 m2 

多孔板のピッチ P   0.015 m 

分配係数 m   0.715 

m≡(水相中のジエチルアミン濃度)/(トルエン相中

のジエチルアミン濃度)

①多孔板の孔径 dN [mm] 

界面張力は比較的大きいものとする。 

dN>(1/2)(σ/g ρ)0.5=(1/2)[3.24×105/{(1.27×108)(1000－875)}]0.5=2.2588×10-3 m 

dN≒2.3 mm 

②液柱径 dJ [mm] 

dN2g ρ/σ=(2.2588×10-3)2(1.27×108)(1000－875)/(3.24×105)=0.24999<0.616 

dJ=dN/[1+0.485(dN2g ρ/σ)]=2.2588×10-3/[1+(0.485)(0.24999)]=2.0145×10-3 m≒2.0 mm 

③孔通過時分散相流速 uN [m/h] 

uN=uM=3.91(dJ/dN)2[σ/{dJ(1.09ρD+ρC)}]0.5 
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uN=(3.91)(2.0145/2.2588)2[3.24×105/[(2.0145×10-3){(1.09)(875)+1000}]]0.5=892.29 m/h≒892 m/h 

③多孔板部断面積 SP [m2] 

AN=QD/uM=(24×103/875)/892.29=0.030739 m2 

NN=AN/Ah=0.030739/[π(1.5×10-3)2]=4348.6≒4349 

SP=NNP2sin60°+SS=(4349)(0.015)2sin60°+0.1=0.94742=0.947 m2 

④下降管部断面積 Sd [m2] 

μC=(3.2)kg/(m･h)(103)g/kg(10-2)m/cm(1/3600)h/s=8.89×10-3 g/(cm･s) 

g=(1.27×108)m/h2(102)cm/m(1/36002)h2/s2=980 cm/s2 

ρC=(1000)kg/m3(103)g/kg(10-6)m3/cm3=1.00 g/cm3 

ρ=(1000－875)kg/m3(103)g/kg(10-6)m3/cm3=0.125 g/cm3 

σ=(3.24×105)kg/h2(103)g/kg(1/36002)h2/s2=25 g/s2 (dyn/cm) 

(7.25)[μC/(g ρσρC2)]0.5=(7.25)[8.89×10-3/{(980)( 2}]0.5=0.012352 cm < 0.08 cm 
ut=g ρ(dp,min)2/(18μC)=(1.27×108)(1000－875)(0.8×10-3)2/{(18)(3.2)}=176.38 m/h 

Sd=QC/ut=(20×103/1000)/176.38=0.11339 m2=0.113 m2 

⑤塔径 DT [m] 

DT=[(4/π)(SP+2Sd)]0.5=[(4/π){1.20+(2)(0.11339)}]0.5=[(4/π)(1.4267)]0.5=1.3477 m=1.35 m 

⑥平均液滴径 dp [mm] 

dp=2dJ=(2)(2.0)=4.0 mm 

⑦分散相の全圧力損失頭 h [mm] 

連続相流速 uCには、液滴の終末速度 utを用いる。 

hC=2.25(uC2ρC/gΔρ)=(2.25)[(176.38)2(1000)/{(1.27×108)(1000－875)}]=0.0044092 m=4.4092 mm 

hN=(uN2－uC2)ρD/[2(0.67)2g ρ]=(8922－176.382)(875)/[(2)(0.67)2(1.27×108)(1000－875)] 

hN=0.046937 m=46.937 mm 

hσ=6σ/dpg ρ=(6)(3.24×105)/[(4.0×10-3)(1.27×108)(1000－875)]=0.030614 m=30.614 mm 

h=hC+hD=hC+hN+hσ=4.4092+46.937+30.614 mm=81.960 mm=82.0 mm 

⑧段間隔 L0 [m] 

L0=0.50 m(<h=0.082 m) 

⑨最小抽剤量 Sm [t/h] 

xMm=0.248 (24.8 wt%) 

Sm=F(xF－xMm)/xMm=(20)(0.35－0.248)/0.248=8.23 t/h 

S/Sm=24/8.23=2.9 倍 
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⑩理論段数 Nt [－]  

xM=FxF/(F+S)=(20)(0.35)/(20+24)=0.16 (16 wt%) 

Nt=3 段 

 
⑪総括段効率 EO [－] 

EO=(7.35×104L00.5/σ)(uD,av/uC,av)0.42 

EO=[(7.35×104)(0.50)0.5/(3.24×105)][{(24×103/875)/1.3477}/{(20×103/1000)/1.3477}]0.42=0.18316=0.183 

⑫塔高 Z [m] 

Na=Nt/EO=3/0.18316=16.379=17 段 

Z=NaL0=(16.379)(0.50)=8.1895 m=8.19 m 

 

[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。 
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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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