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Abstract 

In this work, an easier, faster and more accurate approach to determine the number of theoretical trays using the 

McCabe-Thiele method has been developed. This approach enhances students’ learning and understanding of the 

McCabe-Thiele method. While many studies have used Excel to illustrate the figures, a detailed analysis is necessary 

to prevent curve changes or shifting. For the first time, we discussed in detail how to plot the operating lines in the 

enriching- and stripping-section, as well as the q-line, including segment pivoting and merging. The goal is for students 

to be able to complete a full distillation column design diagram on their own.  

摘要 

將 Excel 試算表應用於麥泰圖解法，以計算蒸餾塔的板數，可以更簡單、快速與精確的得到結果。在

教學上，利用動態連結更有助於學生了解與學習。雖然過去也有人嘗試，但是總不盡完整，有許多部分尚

須手繪，以至於在圖面縮放或移動時造成線段圖形的破壞。本文將仔細地敘述，並提供 Excel 中繪製每一操

作線(如增濃段、汽提段和進料線以及板數)的技巧。例如線段轉軸和合併。期使學生能自行完成一份完整的

蒸餾塔設計圖。 

關鍵詞：試算表、麥泰圖解法、蒸餾塔、板數 

1. 前言 

蒸餾塔設計[1]，通常會介紹兩種方法，即麥

泰 法(McCabe-Thiele method)與 彭 川 法(Ponchon-

Savarit method)[2, 3]。麥泰法是用在分析二成分系

蒸餾，最簡單且富於啟發性的方法。它的特點是設

定在每一個理論塔板上的組成，都可以由其中一主

要成分的莫耳分率決定，且各板皆為恆分子溢流

(constant molar overflow)[4]。欲達成此假設，需要

滿足下列條件：(1)兩成分之汽化熱需相近(2)每莫

耳液體蒸發，相對必有一莫耳蒸汽凝結(3)忽略溶解

熱。若各成分的蒸發潛熱相差甚大，而混合熱也不

能忽視時，則應改用焓成分圖作圖法，即彭川法

(Ponchon-Savarit method)。以前，工程師利用麥泰

圖解法設計蒸餾塔，所使用的工具為計算器、鉛筆

與 方 格 紙 。 而 今 ， 許 多 的 電 腦 軟 體 ， 例 如

Aspen Plus[5]，可以提供化學工程師輕鬆模擬工作。

在教學上，也從板書、投影片朝向利用電腦製作輔

助教材。Excel 就是一個選擇[6]。 

2. 麥泰圖解法傳統做法 

 

圖 1：苯與甲苯之蒸餾塔設計。 

麥泰圖解法傳統做法是於方格紙上，依序畫

出對角線、汽液相平衡線(決定塔頂、進料、塔底

濃度期望值)、塔頂操作線、進料線、塔底操作線、
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增濃段操作線、汽提段操作線、q 線(進料狀況；

feed quality)、決定最小回流比 (參考用)、決定汽提

操作線等等，最後畫出理論板數 N[7-9]。以苯與甲

苯溶液蒸餾為例。如圖 1所示，完成其麥泰圖。圖 

2則介紹麥泰圖上各相關曲線。 

 

圖 2：蒸餾塔設計各操作線介紹。 

3. 沸點組成圖 

假設苯與甲苯為理想溶液，且分別由實驗得

出其在不同溫度下的蒸汽壓，則可以作溫度對苯之

莫耳分率圖，畫出苯與甲苯的沸點組成圖(T-x圖)，

再依據此圖畫出汽液相平衡曲線圖(x-y圖)。 

3.1. 溶液的蒸汽壓 

勞特定律可以使用溶液的蒸汽壓定義之；即

溶液中溶劑的分壓(𝑃A )，等於其在溶液中的莫耳分

率(𝑥A )，乘上其於同溫下純成分時之蒸汽壓(𝑃A
∗ ) ，

以下式表示之： 

𝑃A = 𝑥A𝑃A
∗ (1) 

另一成分的分壓亦相同，𝑃B = 𝑥B𝑃B
∗ (2) 

再由道爾頓分壓定律，  

總壓 𝑃T =  𝑃A + 𝑃B (3) 

亦即 𝑃T =  𝑥A𝑃A
∗ + 𝑥B𝑃B

∗ (4) 

若 𝑃T =  𝑥A𝑃A
∗ + (1 − 𝑥A)𝑃B

∗，  

則  𝑃T = 𝑥A(𝑃A
∗ − 𝑃B

∗) + 𝑃B
∗    (5) 

 

 

3.2. 相對揮發度 

某物質 A 在汽相中之平衡蒸汽分壓(PA)，與其

在液相中的莫耳分率(𝑥A )的商數，稱為該物質的揮

發度(αA)[10]。混合液中 A、B 兩成份的揮發度各為： 

𝛼A =
𝑃A

𝑥A
  (6) 

𝛼B =
𝑃B

𝑥B
  (7) 

定義相對揮發度： 𝛼AB =
𝛼A

𝛼B
  (8) 

由相平衡方程式可以看出，當𝛼AB > 1時，則

y > x。表示成分 A 較成分 B 容易揮發。當𝛼越大時，

分離越容易進行。若𝛼 = 1時，y =  x 表示達到平衡

時汽相組成與液相組成相同；亦即該溶液不能用普

通蒸餾方法分離。 

已知 𝑦B = 1 − 𝑦A   (9) 

𝑥B = 1 − 𝑥A   (10) 

且定義 : 𝑥 = 𝑥A,  𝑦 = 𝑦A , 𝛼 = 𝛼AB    

則:  
𝑦A

𝑦B
= 𝛼

𝑥A

𝑥B
 (11) 

𝑦 =
𝛼𝑥

1+(𝛼−1)𝑥
  (12) 

式(12)稱為相平衡方程式。如果知道兩成分之

相對揮發度，則可以由其中一成分的莫耳分率，計

算出另一成分之莫耳分率。 

3.3. 汽液相平衡 

表示汽液相平衡時的溫度組成圖；即溶液在

恆壓下的沸點圖。例如，苯與甲苯溶液在不同的莫

耳分率下之沸點，亦可以繪製成圖 3之T-x 圖。由已

知恆壓下的汽液相平衡數據，則可以繪製成汽液相

莫耳分率之汽液相平衡圖，即 x-y 圖(圖 4)。圖 5則

為甲醇水溶液之 x-y關係圖。 

 

圖 3：苯與甲苯溶液之沸點圖。 

可以收集兩成分系之相關蒸汽壓數據，求出
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相對揮發度 (𝛼值)。液相成分 x值，由0至1.0，每間

隔為0.05，如圖 1平衡曲線。汽相成分之 y值，則利

用文獻[7-9]取 x 之相對應值。當已知相對揮發度時，

可由相平衡方程式，式(12)，估算平衡時汽液組成

的關係。對於兩成分理想溶液的相對揮發度，可用

該兩成分同溫度下，純成分時的飽和蒸汽壓(𝑃𝑉𝑖
∗  )之

比來表示，亦即式(6)、式(7)、式(8)。 

 

圖 4：苯與甲苯溶液之汽液相平衡圖。 

 

圖 5：甲醇水溶液之汽液相平衡圖。 

3.4. 共沸混合物 

某些混合溶液在特定的組成與壓力下產生沸

騰，此時汽液的組成相同稱為共沸(azeotrope)[11]。

然而，並非所有的二元液體混合物都可形成共沸物。

這類混合物的溫度-組成相圖有顯著的特徵，即其

汽相線與液相線有著共同的最高點或最低點。如果

此點為最高點，則稱為正共沸物；如果此點為最低

點，則稱為負共沸物。大多數共沸物都是負共沸物，

即有最低沸點。如圖 6乙醇水溶液的 x-y 圖。 

有些混合物的共沸溫度低，因為總蒸汽壓最

大，最容易沸騰。例如乙醇沸點是78.3 ℃，水沸點

是100 ℃，混合物則在78.13 ℃就產生沸騰。有些混

合物的共沸溫度高，因為總蒸汽壓最小，最不容易

沸騰。任一共沸物都是針對某一特定外壓而言。對

於不同壓力，其共沸組分和沸點都將有所不同。實

驗證明，沸點相差大於30 K 的兩個組成很難形成共

沸物(如水與丙酮就不會形成共沸物)。 

 

圖 6：乙醇水溶液平衡曲線的觀念(沸點78.13 ℃)。 

當共沸物達到共沸點時，由於其沸騰所產生

的氣體部分之成分比例，與液體部分完全相同，因

此無法以蒸餾方法將溶液成份進行分離。由此可知，

共沸物的兩個組成物，無法用單純的蒸餾或分餾的

方式分離。 

3.5. 塔頂、進料、塔底濃度期望值 

塔頂、進料、塔底濃度期望值(𝑥D , 𝑥F)，皆由

工程師設定，為已知值。三點各向上延伸，作各點

垂直線，至與對角線相接。 

3.6. 增濃段操作線 

連結對角線上𝑥D之點，至與增濃段操作線之

截距相接[12]， 

𝑦𝑛+1 =
𝑅

𝑅+1
𝑥𝑛 +

𝑥D

𝑅+1
  (13) 

𝑅  為回流比，𝑥D為塔頂苯餾出液之莫耳分率，

𝑦𝑛+1為 𝑛 + 1 板層上汽相莫耳分率，𝑥𝑛為 𝑛 板層上

液相莫耳分率。若揮發度𝛼 已知，回流比 R 已知，

R = 回流比 = 定值。若回流比 R 未知，估算 

最適回流比：  

𝑅𝑜𝑝𝑡𝑖 = (1.05~1.3)𝑅𝑚𝑖𝑛  (14) 

最小回流比：  

𝑅𝑚𝑖𝑛 =
1

𝛼−1
(

𝛼𝑥D

𝑦F
−

1−𝑥D

1−𝑦F
) − 1    (15) 

 

3.7. 畫出 q 線 

q 的定義，q = (在進料狀態下，使1mole 進料

變為飽和蒸汽所需之熱量)/(1mole 進料之潛熱)。利
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用 q 線方程式求出 q 線之斜率(
q

q−1
)與截距(−

𝑥F

q−1
)，

再對應於 x 各值。所對應之 x 項，將通過, 𝑥𝐹  值，並

相交於對角線。 

q =
𝐻𝑉−𝐻𝐹

𝐻𝑉−𝐻𝐿
=

(𝐻𝑉−𝐻𝐿)+(𝐻𝐿−𝐻𝐹)

𝐻𝑉−𝐻𝐿
   (16) 

q 線方程式:  𝑦 =
q

q−1
𝑥 −

𝑥F

q−1
 (17) 

以下進料狀況可以提供參考。當進料之溫度

低於其沸點時，q > 1。進料為飽和液體時，q = 1。

進料為液體與蒸汽之混合物時，1 > q > 0。當進料

為飽和蒸汽時，q = 0。當進料為過熱蒸汽時，q < 

0。  

3.8. 最小回流比 

由圖 1上測定出，q 線與平衡線相交之點的座

標(x’, y’)。由 xD於對角線之點的座標(𝑥D, 𝑦D)與前座

標(x’, y’)，求出最小回流比連線之斜率與截距，依

此求出最小回流比的操作線。最小回流比操作線切

於平衡線上。於最小回流比，所需板數趨於無窮大。

工程上，常取最小回流比的倍數(1.1~2)，作為操作

回流比。 

3.9. 汽提段操作線 

利用 q 線與增濃段操作線求出交點座標(x’, y’)，

並透過塔頂濃度(𝑥D)和塔底濃度(𝑥W)求出汽提段操

作線的斜率與截距。配合第一列之 x 等各點，畫出

相關直線。此時 q 線、增濃段操作線與汽提段操作

線會交於一點(如圖2)。 

3.10. 板數 

畫出板數(由塔頂1至塔底 N)。在平衡線與操

作線之間畫出梯階。與平衡線皆形成直角。也可以

芬斯克方程式[13]估算最少理論板數 

𝑁min =
𝑙𝑜𝑔[(

𝑥D
1−𝑥D

)(
1−𝑥W

𝑥W
)]

𝑙𝑜𝑔𝛼m
  

(18) 

全塔平均揮發度取幾何平均值𝛼m = √𝛼D𝛼W  。 

塔底再沸器(重沸器)，同樣具有汽液相平衡操

作的功能，需要計入一板。因此，由麥泰圖解法所

求得的板數，要扣除一個再沸器的存在。理論板數 

𝑁 = 𝑁𝑀(圖解板數) − 1(再沸器)  (19) 

4. 以 Excel 處理麥泰圖    

以下將應用苯與甲苯溶液之分餾為例題，分

段說明以 Excel 處理麥泰圖解法的操作。在試算表

上，格式的設計可以讓自己更能掌握數據。因此，

最先的規畫與佈局是重要的。 

試算表繪製程序: 

(1) 對角線的繪製 

(2) 汽液相平衡線的繪製 

(3) 塔頂、進料、塔底濃度期望值(𝑥D, 𝑥F, 𝑥W) 

的繪製 

(4) 已知條件與求解項目之表列 

(5) 繪製增濃段操作線 

(6) 繪製板數的技巧 

(7) 如何決定最小回流比 

(8) 如何考慮蒸餾塔效率(莫非效率)  

圖 7：試算表表格操作說明  (1) 。 
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4.1. 例題 1 

已知有一含苯和甲苯的混合溶液，在壓力

101.3 kPa 之分餾塔中蒸餾。進料為液態，流率為

100 kmol/h，其中含45 mol%苯和55 mol%甲苯。於

溫度327.6 K下進入塔內。欲獲得的塔頂餾出物含95 

mol%苯和5 mol%甲苯。塔底餾出物則含90 mol%甲

苯10 mol%苯。回流比為 R = 4：1。相對揮發度，α 

=  2.46。進料之平均熱容量為 159 kJ/kmol·K(38 

btu/mol·oF)，平均潛熱32099 kJ/kmol (13800 btu/mol)。

(取自文獻[7-9]之例題11.4-1) 

求解：1. 畫出平衡曲線、操作線；2. 計算塔底、

塔頂產品流率、最小回流比、實際操作回流比；3. 

作圖畫出理論板數、決定進料板位置。 

4.2. 例題 1 解 

4.2.1 表列數據 

由此例題所提供之數據建立表格。先將已知

之數據填妥，以及將欲求解之問題騰出空格。經由

文獻[7-9]查得所需數據，再依照所學得之計算方法，

逐一列式，以求得正確數值。 

4.2.2 基本資料試算 

此節中將依序(列、欄、格)介紹例題 1相關之

數據。參考圖 7中的試算表。 

(1) 第6列：提示已知系統與進料狀況，C6(苯和

甲苯的混合溶液)，G6(以液體型態進料)。 

(2) 第7列：以符號或框架顯示數據之來源。已知

數據(以*示意)；計算所得數據(以#示意)；有

些數據查表取得(標示&查表)；數據來自圖解

(以%表示)；未參與作圖之數據(以∀表示)。 

(3) 第8列：標示數據項目。 

(4) 第9列至第11列：於 E9填入已知的塔頂莫耳分

率𝑥D (0.95)，於 E10填入已知的塔底莫耳分率

𝑥W  (0.10)。此外，E11填入已知之進料莫耳分

率𝑥F (0.45)。之後，於 C11填入已知進料流率

F (100)，單位 C8 (kmol/h)。於 C9計算塔頂流

率 D (=+C11-C10，41.18)；C10計算塔底流率

W (=+(C11*E11-E9*C11)/(-E9+E10)，58.82)。 

(5) 第10列： H10填入已知溶液的沸點溫度 TB 

(366.7) K 。I10填入已知的填入已知之進料溫

度 TF (327.6) K。 J10填入已知的操作壓力

(101.3) kPa。最後，(第10列)查進料溫度表，

求出溶液之焓(Hv − HL)與熱容量(CPL)。填入

F10 (32099)，單位 kJ/kmol (F8)；G10 (159)，

單位 kJ/kmol·K (G8)。 

(6) 第12列：計算塔頂和塔底產品 A 流率，分別

為 C12 (=+C9*E9，39.12)和 E12 (=+C10*E10，

5.88) kmol/h。 

(7) 第13列：C13填入已知之揮發度 α (2.46)。F13 

填入已知的回流比(Ln/D) (4)。 

(8) 第 14 列 ： E14 計 算 增 濃段 操 作 線 斜 率 a 

(=+F13/(F13+1)，0.8)和截距 b (=+E9/(F13+1)，

0.19)。 

(9) 第 15列：C15計算 q 值 (=+(F10+G10*(H10-

I10))/F10，1.194)。F15與 I15計算 q 線斜率

(=+C15/(C15-1)，6.163)與截距(=+E11/(1-C15)，

−2.323)。 

(10) 第16列：計算 q 線與平衡線交點 (x’, y’) = 

(0.490, 0.702)。 

(11) 第17列：於 C17與 E17填入對角線𝑥D交點(0.95)

與(0.95)。 

(12) 第18列：無數據，分隔列。 

(13) 第19列：最小回流比操作線之斜率 a，E19 

(=SLOPE(G25:H25,E25:F25)，0.539)。截距 b ，

G19 (=INTERCEPT(E16:E17,C16:C17)，0.438)。 

(14) 第20列：最小回流比 Rm = E20 (=+E9/G19-1，

1.170)。 

(15) 第21列：蒸餾塔實際操作之回流比 Rm 倍數 = 

F21 (=+E20*G20，3.977) 

(16) 第22列：增濃段截距(由 R 計算)，F22(=+G14，

0.190)；斜率 H22(=+E14，0.800)。摘自第14

列。 

圖 8：試算表表格操作說明 (2) 。 
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5. 試算表表格製作 

參考 圖 8試算表表格操作說明  

(1) 第23列：標號。 

(2) 第24列：增濃段操作線之座標。於第14列，已

經求得此線段之斜率為(E14)，截距為(G14)。

連結𝑥D(0.95, 0.95)與(E24, G24) = (0, 0.190)之線

段。接著利用所得座標，以線性回歸，另求出

此線段之斜率與截距，作為對比確認。圖8中斜

率 (=SLOPE(G24:H24,E24:F24) ； 截 距 

(=INTERCEPT(G24:H24,E24:F24))。 

(3) 第25列 : 進料線自對角線至平衡線連結之座標。

於第16列，已經求得此線段之 x 軸為(=+C16，

0.490)，y 軸為(=+E16，0.702)。𝑥D之值為 (0.95, 

0.95)。連結𝑥D(0.95, 0.95)與(E25, G25) = (0.490, 

0.702)之線段。接著利用所得座標，以線性回

歸，另求出此線段之斜率與截距，作為對比確

認。圖8中斜率 (=SLOPE(G25:H25,E25:F25)；

截距 (=INTERCEPT(G25:H25,E25:F25))。 

(4) 第26列：最小回流比操作線之座標。同第25列。 

(5) 第27列：q 線之座標。於第16列，已經求得此

線段 與 平衡 線 的交 點 (+C16, +E16) 。連結

𝑥D(0.45, 0.45)與(E27, G27) = (0.49, 0.702)之線段。

接著利用所得座標，線性回歸。另求出此線段

之斜率與截距，作為對比確認。圖8中斜率

(=SLOPE(G27:H27,E27:F27) ； 截 距 

(=INTERCEPT(G27:H27,E27:F27))。 

(6) 第28列：汽提段操作線之座標。透過 q 線與增

濃段操作線的交點，求出汽提段(E28, G28) = 

(0.469, 0.565)並與𝑥D(0.45, 0.45) 連結。最後利用

所得座標，以線性回歸，求出此線段之斜率與

截距。圖8中斜率 (=SLOPE(G28:H28,E28:F28)；

截距 (=INTERCEPT(G28:H28,E28:F28))。 

5.1. 試算表表格操作說明 

參照圖 9由 B 至 P 共15欄，對應第35至52列，

依次介紹並畫出相關線段。 

(1) 欄 B35至 B49表液相的莫耳分率 x，液相組成數

值範圍0.00 〜 1.00。 

(2) 欄 D35至 D49表揮發度×濃度，αx。 

(3) 欄 E35至 E49： (α-1)x。 

(4) 欄 F35至 F49：1 + (α-1)x。 

(1)〜(4)用於計算汽相莫耳分率，y 值。 

a. 繪製平衡曲線：欄G35至G49與欄B (B35至B49)

配對。 

b. 繪製對角線：欄 H35至 H49與欄 B (B35至 B49)

配對。 

c. 繪製塔底垂直線𝑥W：欄 I35至 I49。 

d. 繪製塔頂垂直線𝑥D：欄 J35至 J49。 

e. 繪製進料線𝑥F：欄 K35至 K41為進料線𝑥F，搭

配欄 C35至 C41(進料線𝑥F與對角線之交點)畫出

進料線。欄 K42至 K52則為依次加上0.01。 

f. 繪製進料線𝑦F與 q線：欄 C42至 C52透過 q 線斜

率與截距求值。例如 C42 (=+K42*$F$15+$I$15，

0.51)，依次填入至 C52 (1.13)。 

圖 9：建立操作線 。 
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g. 最小回流比(參考)：欄 L35至 L49。讓 q 線交於

平衡曲線上之點，連線於𝑥D，作為最小回流比

時之增濃段操作線。L35 (=+B35*$E$19+$G$19，

0.44)，依次填入至 L49 (0.98)。 

h. 增濃段操作線：欄 M35至 M49，透過增濃段斜

率與截距求值，M35 (=$E$14*B35+$G$14，

0.19)，依次填入至 M49 (1.00)。 

i. 汽提段操作線：欄 N35至 N49，透過汽提段斜

率與截距求值， N36 (=+B36*$I$28+$J$28 ，

0.04) ，依次填入至 N49 (1.23)。 

j. 計算板數：分為兩欄(欄 O 與 P)，表 x-y 軸。欄

O 為 x 軸，欄 P 為 y 軸，起始點(第1座標)為塔

頂流率 D (0.95, 0.95)。第2座標，由𝑥D向左平行

橫移至交於平衡線上，因此對平衡曲線上的點

(欄 B)做內插求得𝑥D2 (=B49-((B49-B46)/(G49-

G46))*(G49-P36)，0.892)，記錄此點座標 D2 

(0.892, 0.950)。第3座標，由𝑥D2向下引垂直線

交於增濃段上，因此對增濃段操作線上的點(欄

M) 做 內 插 求 得 𝑦𝐷3  (=M50-((B49-O37)/((B49-

B46)/(M50-M46)))，0.908)，記錄此點座標 D3 

(0.892, 0.908)。第4座標，由𝑥D3向左平行橫移

至交於平衡線上，記錄此點座標 D4 (0.800, 

0.908)。依照這作法，持續操作，直至超過𝑥W。

計算理論板數：理論板數 = 麥泰圖解數據板數

+1(再沸器)。 

6. 以試算表解其他問題 

在運用麥泰圖解法解蒸餾塔板數時，有些溶

液的汽液相平衡圖，必須取決於真實的數據。並沒

有辦法簡單估算繪出。乙醇水溶液的蒸餾就是一個

例子。但是在畫出平衡蒸汽曲線後，也可以依照前

面的例子，畫出令人滿意的作圖。在蒸餾過程中的

全回流與最小回流比，也可以簡單圖解，讓學生能

夠擁有清晰回憶。      

6.1. 最小回流比 

圖 10為蒸餾塔最小回流比試算表。在原圖中

將增濃段操作線、汽提段操作線與 q 線，三線同時

交會於平衡線上，再一一繪出其板數。在交點處，

板數已很難表現，因此有所謂板數趨於無限大的描

述。實際上繪圖時是於交會點上做座標上的轉移，

以順利連接到汽提段操作線。於例題計算之最小回

流比為𝑅min = 1.170。也可利用增濃段操作線之斜

率或截距加以估算 

𝑆𝑙𝑜𝑝𝑒 =
𝑅min

𝑅min+1
=

𝑥D−𝑦′

𝑥D−𝑥′  

𝑥𝐷

𝑅min+1
= 𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑐𝑒𝑝𝑡       (𝑅𝑚 =

𝑥𝐷

𝑖𝑛𝑡𝑒𝑟𝑐𝑒𝑝𝑡
− 1) 

(20) 

𝑅min =
𝑥D−𝑦′

𝑦′−𝑥′   

圖 10：蒸餾塔塔板線與最小回流比圖解。 

6.2. 全回流 

改變增濃段操作線的斜率為1(1 = 45°)，截距

為0，則增濃段操作線沒入對角線中。同理，汽提

段操作線的斜率為1，截距為0，則汽提段操作線也

沒入對角線中。此時為全回流操作，理論板數為4.5，

(未扣除再沸器)。圖 11為蒸餾塔全回流圖解。利用

芬斯克方程式估算，最少理論板數則為5.71板。芬

斯克方程式(式18)，全塔平均揮發度取幾何平均值。 

 

圖 11：蒸餾塔全回流圖解。 
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6.3. 蒸餾塔效率 

總板效率(overall efficiency, EO)是以分離所需

的理論板數 NT與實際的板數 NP做比較[14]。由麥泰

圖解法所得之理論板數，通常會扣除一個再沸器的

存在。總板效率定義如下： 

𝐸O =
理論板數−1(再沸器)

實際裝設之板數
  

(21) 

 

6.4. 莫非效率 

圖 12為理想狀態下汽液相平衡的關係。圖 13

則是為了解釋莫非效率，摘錄理想狀態下汽液相平

衡的關係圖。圖 14則為考慮莫非效率之蒸餾塔設計

圖。莫非效率 (Murphree efficiency, EM)定義[15]： 

𝐸M =
𝑦𝑛−𝑦𝑛+1

𝑦𝑛
∗ −𝑦𝑛+1

  (22) 

其中，yn 為離開第 n 板真實的汽相組成。yn+1

為進入第 n 板真實的汽相組成。𝑦𝑛
∗為與離開第 n 板

的液相組成平衡時的汽相組成。 

 

圖 12：理想狀態下汽液相平衡的關係。 

 

圖 13：莫非效率汽液相平衡的關係概念圖。 

莫非效率為單板效率，亦即只考慮單一塔板

的平均效率，板上各點的質傳差異可以由局部效率

(local efficiency, El)表示[16]： 

𝐸l =
𝑦𝑛

′ −𝑦𝑛+1
′

𝑦𝑛
∗ −𝑦𝑛+1

′   (23) 

 

圖 14：莫非效率汽液相平衡的關係概念圖做法：依照定

義修飾平衡曲線，再作圖。 

7. 結論 

本文詳細介紹如何利用 Excel 清晰地呈現麥泰

圖解法、理論板數與蒸餾塔經濟效率的計算。此方

法不僅幫助學生學習過程，也提升他們的學習興趣。

因此，本文在教學方面具有顯著價值，值得推廣。

Excel 做為一個方便、簡單、又隨手可得的應用軟

體，我們在本文中利用其繪製功能，展示如何應用

線段轉軸功能與線段合併功能於蒸餾塔的設計上。

此外，單元操作與輸送現象的計算還有許多強大的

軟體可供使用，我們期望能將這些工具推薦給學生，

並建立一套完整的工程教育電子教材。 
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