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摘要摘要摘要摘要 

 

化工製程設計問題中常會遇到多個目標的最佳化問題，且多目標

之間往往是互相衝突的情況，如在殼管式熱交換器的設計中，除了要

求總年度成本少，也期望壓力降較低，並同時希望能夠減少清洗頻

率。在另一方面，殼管式熱交換器的設計也普遍存在著不確定性因

素，如流量、溫度、物性與熱傳係數等，以往亦常被忽略，以致於設

計結果並非最佳化設計。有鑑於此，本研究乃探討含不確定性之殼管

式熱交換器多目標最適設計，使用強度 Pareto演化式演算法(SPEA2)

與菁英非劣排序遺傳演算法(NSGA2)進行多目標最適化，並採用隨機

規劃法，配合漢姆斯里序列抽樣法來處理不確定性參數。 

本研究探討兩個案例，案例 1為殼管式熱交換器之多目標最適設

計，建構出殼管式熱交換器之設計步驟，並與傳統設計步驟作一比

較，目標函數包括總年度成本、殼側/管側壓力降，與清洗頻率相關

之熱傳面積增加比例，結果發現考慮多目標之後，可以提供多種殼管

式熱交換器之設計選擇，而不僅只是考量最小總年度成本之設計。案

例 2 為正丁烷異構化製程中之進料/反應流出物流熱交換器(FEHE)系

統之多目標最適設計，在不確定性因素考量之下，運用旁路來達成製

程物流所需之各別熱負荷。 

 



 IV 

Abstract 

 
Process design problems involving optimization of multiple 

objectives are often encountered in real world situations, and more often 
than not, these objectives are in conflict with each other. For instance, in 
the case of designing shell-and-tube heat exchangers, minimum total 
annual costs are usually desirable. In addition, low pressure drops and 
low cleaning frequency are also called for. On the other hand, uncertainty 
factors associated with the design such as flowrates, temperatures, and 
heat transfer coefficients may exist and are often neglected in the past, so 
that the design outcome may not reflect the true optimum design. In view 
of this, this study explores the design aspects of shell-and-tube heat 
exchangers from a multi-objective optimization perspective, while taking 
uncertainty into account. Stochastic programming methodology has been 
adopted in the work, in which the technique of Hammersley sequence is 
used to ensure uniform sampling in the uncertainty parameter space. 
Elitist non-dominated sorting-based genetic algorithm (NSGA2) and 
strength Pareto evolutionary algorithm (SPEA) have been successfully 
applied to solve the multiobjective optimization problem. 

Two case studies have been investigated. Case 1 concerns with the 
multi-objective design of a shell-and-tube heat exchanger in a refinery 
process. Objective functions include total annual cost, shell-side/tube-side 
pressure drops, and cleaning frequency-based indicator called percentage 
increase of heat transfer area. The results yield a number of good 
alternative designs to choose from, not just a single design that takes only 
minimum cost into consideration. Case 2 discusses the multi-objective 
design of a feed/effluent heat exchanger (FEHE) system in an n-C4 
isomerization process. In the presence of uncertainty factors, optimum 
designs which incorporate bypass flows to deliver individual heat loads 
needed are also presented. 
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第一章第一章第一章第一章 緒論緒論緒論緒論 

 

1.1 前言前言前言前言 

化工製程設計問題中常常會遇到多個目標的最佳化問題，而且多

個目標之間往往是互相衝突的情況，如在殼管式熱交換器的設計中，

除了要求總年度成本花費少，也希望可以降低壓力降，以及減少清洗

頻率，針對此類問題，本研究可藉由多目標規劃法(multi-objective 

programming method)來處理，其為一種可同時考量多個決策目標的數

學規劃法，目的是協助決策者於各目標互相衝突與存在限制之條件

下，尋求一個較佳的決策方案。 

在另一方面，除了考量多目標之外，化工製程中也普遍存在著不

確定性(uncertainty)，如流量、溫度、組成、觸媒活性、相平衡數據、

熱力學模式、熱質傳係數與反應速率常數等，而以往在製程設計中常

忽略不確定性之影響，以至於原先設計並非最佳化設計，造成製程成

本提高與產品性質不易維持，甚至在製程控制與安全性方面接受到影

響，因此考量不確定性是重要且有必要性的。 

 

1.2 研究動機研究動機研究動機研究動機 

傳統在處理多目標最佳化問題時，都是將多目標最佳化問題轉換

為單目標最佳化問題，但是此類方法都需要一些特定的偏好資訊，惟
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這些資訊卻是不容易得到的，故在處理多目標問題上，本研究以求得

Pareto最佳解，提供決策者根據不同的需求做選擇。然而傳統上求解

Pareto最佳解的方法，大都很煩瑣且搜尋能力不足，因此本研究以近

年發展出之第二代強度 Pareto 演化式演算法 (strength Pareto 

evolutionary algorithm II, SPEA2)與第二代菁英非劣排序遺傳演算法

(elitist non-dominated sorting genetic algorithm II, NSGA2)來進行多目

標最佳化。 

在考量多目標之際，為求對於製程產品質與量的穩定性更能掌

握，並使得製程設計與控制方面的工作執行更加精確，對於製程中各

種不確定性，與其對製程之影響，必需深入去探索與了解。 

在案例方面，第一個案例探討的是殼管式熱交換器之多目標最適

設計，以往對於殼管式熱交換器的研究主要是集中在總年度成本最小

化方面，但是卻忽略壓力降與清洗週期對設計之影響。第二個案例則

是加入不確定性的探討，對於進料流出熱交換器(feed-effluent heat 

exchanger, FEHE)系統，考量多目標之間的權衡關係(trade-off)，此系

統為工業上常見之設計，其為一個具代表性之多目標最適化問題。 

 

1.3 論文組織與架構論文組織與架構論文組織與架構論文組織與架構 

本論文之內容可分為七章，第一章介紹本研究之緣起、研究動機
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與論文架構組織，第二章為介紹殼管式熱交換器之設計概念，第三章

則是多目標規劃與不確定性之探討，第四章為遺傳演算法之介紹，第

五章為案例 1，其中探討殼管式熱交換器之多目標最適設計，第六章

為案例 2，其中探討含不確定性之殼管式熱交換器最適設計，最後在

第七章對本研究作結論並提出未來研究方向之建議。 
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第二章第二章第二章第二章 殼管式熱交換器殼管式熱交換器殼管式熱交換器殼管式熱交換器 

 

2.1 熱交換器簡介熱交換器簡介熱交換器簡介熱交換器簡介 

熱交換器在化工製程上是一種常見的單元設備，提供冷流和熱流

進行能量的交換。其用途包括冷卻、加熱、冷凝、蒸發等，而且隨著

使用條件之不同，其容量、壓力和溫度等變動範圍差異頗大，通常為

適應不同的工作環境而選用不同的熱交換器。熱交換器在選用型式、

體積、性能及維護保養等均須仔細評估和考量，以達高效率運轉、降

低投資成本和充分利用能源之目的。熱交換器的應用非常廣泛，其中

以殼管式熱交換器(shell and tube heat exchanger)最為常見，佔熱交換

器市場的 65%(Smith, 2005)，尤其常使用在精煉廠和石化工廠的製程

中。以下將探討殼管式熱交換器的型式、構造與設計，其中設計為本

研究之核心。 

 

2.2 殼管式熱交換器型殼管式熱交換器型殼管式熱交換器型殼管式熱交換器型式與構造式與構造式與構造式與構造 

殼管式熱交換器與其他種類的熱交換器比較起來，其型式與構造

的選擇具多樣性，可根據設計的壓力與溫度及工作流體的性質做不同

的搭配，殼管式熱交換器可廣泛適用於特殊的工作流體及高溫與高壓

的工作環境，以下將就其型式與構造一一說明。 
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殼管式熱交換器型式殼管式熱交換器型式殼管式熱交換器型式殼管式熱交換器型式 

殼管式熱交換器的型式，可根據管式熱交換器製造協會(Tubular 

Exchanger Manufacturers Association, TEMA)所制定的三種機械標

準，包括設計、製造與材料方面的標準，同時美國機械工程師學會

(American Society of Mechanical Engineers, ASME)所制定的壓力容器

標準，也是工程師奉為圭臬的重要準則。殼管式熱交換器依照用途，

可區分為三種等級： 

Class R：適用於石油及其有關的煉製工廠應用。 

Class C：適用於商用及一般性的製程工廠應用。 

Class B：適用於化學製程工廠應用。 

上述三種等級的應用有一些限制如下： 

1. 殼側內徑不得超過 1524 mm。 

2. 使用壓力不得超過 207 bar。 

3. 殼側內徑與工作壓力的乘積不得超過 105,000 mm．bar。 

殼管式熱交換器基本上由三個部份所構成，即頭部(frond end)、

殼部(shell)與尾部(rear end)，使用上可依據需要來組合不同的部位，

如 BEM 即為 B 型頭部、E 型殼部和 M 型尾部做組合。圖 2-1 即為

TEMA所制定的標準頭部、殼部與尾部。 
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圖 2-1 殻管式熱交換器標準頭部、殼部與尾部(TEMA, 2007) 

 

典型殼管式熱交換器有三種型式，分別為：固定管板型(fixed 

tubesheet type)、U 字管型 (U-tube type)與浮動頭型 (floating head 

type)，以下針對此三種型式來進行說明： 
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1. 固定管板型(fixed tubesheet type)： 

此型熱交換器的管板和殼體是焊接在一起的，所以不適用在溫差

過大的工作流體上，若溫差超過 100℉，則必須使用膨脹接頭

(expansion joint)來消除膨脹所產生過大的熱應力(thermal stress)。因

此，其管的外表面只能使用化學方法來清潔，而管內可以使用機械或

是化學方法來清潔。雖然是焊接在一起，不過其管是可更換的。此型

熱交換器最大特色為製造簡單且經濟。 

2. U 字管型(U-tube type)： 

U 字管型殼管式熱交換器最主要在於其熱膨脹可以由彎曲的部

份吸收之，此特性在高壓的條件下，對於降低初始費用和維護費用都

是非常重要的。U 字管型的管群(tube bundle)可以從殼內取出以利清

潔維護，而管內的清潔不容易使用機械方法來進行，所以通常此型熱

交換器的管內工作流體必須是乾淨清潔的。 

3. 浮動頭型(floating head type)： 

浮動頭型殼管式熱交換器適合使用在高溫高壓的嚴苛環境下，而

其藉由浮動管板的位移可以吸收殼體和管間的不均勻膨脹，同時浮動

頭型的管群可以輕易地被移出以利清潔維護工作的進行，且管的內部

和外部都可以用機械方法來清潔之。在考量溫差大和較污穢的工作流

體應用上，浮動頭型相對於其他兩種型式就顯得適用許多。 



 8 

殼管式熱交換器構造殼管式熱交換器構造殼管式熱交換器構造殼管式熱交換器構造 

典型殼管式熱交換器的三種型式其構造如圖 2-2所示，有關於殼

管式熱交換器的內件定義，則根據圖 2-2上的圖號說明之。 

 

圖 2-2 典型殼管式熱交換器的三種型式 
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2.3 殼管式熱交換器設計理論殼管式熱交換器設計理論殼管式熱交換器設計理論殼管式熱交換器設計理論 

殼管式熱交換器的主要用途乃藉由溫差進行能量的交換，由熱力

學的第二定律可知，在無外力的情況下，熱量由溫度較高的工作流體

經殼管式熱交換器再傳至溫度較低的工作流體。以工作流體流動的型

態而言，大致可分成下列四種方式，包括平行流(parallel flow)、逆向

流(counter flow)、交錯流(crossflow)和混合流動方式(mixed flow)。本

研究的殼管式熱交換器在基本上採用逆向流的流動方式，但因殼管式

熱交換器內部的流動相當複雜，實際上是以混合流動方式在流動，此

型態係前三種流動方式的綜合。以下將詳細介紹基本熱傳理論與設計

方法，其中以設計方法為本章之重點。 

 

2.3.1 殼管式熱交換器基本熱傳理論殼管式熱交換器基本熱傳理論殼管式熱交換器基本熱傳理論殼管式熱交換器基本熱傳理論 

殼管式熱交換器的基本熱傳理論，主要包括管內外的熱對流與積

垢污阻及管壁的熱傳導，如圖 2-3所示。根據傅利葉第一定律(Fourier 

first law)和牛頓冷卻定律(Newton’s law of cooling)，且以管外表面積為

依據，總熱傳係數(overall heat transfer coefficient, Uo)可表示為下式： 

( )

ii

o

ifi

o

w

ioo

fooo dh

d

dh

d

k

ddd

hhU
++++=

,, 2

ln111
          (2.1) 

其中 hi與 ho為管內外的熱傳係數，hi, f與 ho, f為管內外的汙垢係數，

kw為管壁的熱傳導係數。 
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圖 2-3 熱傳等效電阻示意圖(Shah and Sekulić, 2003) 

 

殼管式熱交換器的熱傳量可由下式表示之： 

lmoo TFAUQ ∆=                      (2.2) 

其中 Q 為熱傳量，Uo為總熱傳係數，Ao為熱傳面積，∆Tlm為對數平

均溫差(log mean temperature difference, LMTD)，F為校正係數，其中

∆Tlm的關聯式如下： 

( ) ( ), , , ,

, ,

, ,

ln

h in c out h out c in

lm

h in c out

h out c in

T T T T
T

T T

T T

− − −
∆ =

 −
  − 

               (2.3) 

校正係數 F 通常在 0.8 ~ 1.0之間，假如校正係數 F小於 0.7，則

此殼管式熱交換器的設計是非常不實際的。校正係數 F在皆為一個殼

回數(one shell-pass)的情況下，八個管回數(eight tube-pass)與二個管回

數(two tube-pass)相比，其校正係數 F相差約 2%，因此本研究皆根據
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圖 2-4 查得校正係數 F。校正係數 F可以下式表示： 

( ) ( )
( )

( ) 



















 +++−





 +−+−

−








−

−
+=

2
1

2

2
1

2

2
1

2

112

112
ln1

1

1
ln1

RRP

RRP

R
RP

P
RF     (2.4) 

其中 R與 P定義如下： 

incoutc

outhinh

TT

TT
R

,,

,,

−

−
=                       (2.5) 

, ,

, ,

c out c in

h in c in

T T
P

T T

−
=

−
                      (2.6) 

 

圖 2-4 校正係數 F與 R和 P的關係圖(Hewitt, 1983) 

 

2.3.2 殼管式熱交換器設計方法殼管式熱交換器設計方法殼管式熱交換器設計方法殼管式熱交換器設計方法 

殼管式熱交換器的設計方法，大致可分為：Heat Transfer and Fluid 

Flow Service(HTFS)、Heat Transfer Research Institute(HTRI)、Kern 
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Method(Kern, 1950)和 Bell-Delaware Method(Bell, 1963)等四種。其中

HTFS 與 HTRI 為商業化的研究機構，提供了相當完整的技術資料與

設計套裝軟體，惟許多的設計方法都為不公開的商業機密。在公開的

設計方法中，以 Kern方法最簡單，Bell-Delaware方法最廣為流傳。

Kern 方法能簡單且迅速的計算殼側大略的熱傳係數和壓力降，但

Kern方法只限用於擋板截率(baffle cut)為 25%時，且其未考慮殼內各

種流群 (streams)對熱傳係數與壓力降的影響，所以本研究即以

Bell-Delaware方法為設計方法，以下將詳細介紹 Bell-Delaware方法。 

 

2.3.2.1 Bell-Delaware Method 

Bell (1963)研發出一套專門計算TEMA規範裡E型殼管式熱交換

器之殼側熱傳係數與壓力降的方法，後來被廣泛稱為 Bell-Delaware

方法，該方法基本上在分析架構上承襲 Tinker (1951)的流場分析方法

(stream analysis method)。 

Bell-Delaware方法先求取理想管群的熱傳係數與壓力降，然後再

根據大量的實驗數據，將種種的變因逐一加以校正，而得到衍生的校

正關係式進而計算考量洩漏(leakage)和繞流(bypass)的熱傳係數和壓

力降。Bell-Delaware方法除了考慮流群中洩漏和繞流之外，亦將擋板

截率(baffle cut)、進出口擋板間距(inlet and outlet baffle spacing)和中央

擋板間距(center baffle spacing)不相同等因素納入考量。 
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殼側流場分析殼側流場分析殼側流場分析殼側流場分析 

工作流體在殼管式熱交換器中的流動情形與各流群所佔的比

率，如圖 2-5所示。依照 Tinker的分析模式，殼側流場主要是由四種

流群構成。F流群為 Paler and Taborek (1969)所增補的，僅出現於某

些特定管排列形式。各種流群說明如下： 

A流群(A stream)：擋板與管間的洩漏。 

B流群(B stream)：殼管式熱交換器殼側內流場中主要的交錯流。 

C流群(C stream)：殼與管群間的繞流流體。 

E流群(E stream)：殼與擋板間的洩漏。 

F流群(F stream)：因管道隔板(tube pass partition)而空出的管位置 

會形成一繞流流體。 

 

 

圖 2-5 殼側流場流動情形與各流群所佔比率(Shah and Sekulić, 2003) 
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殼側熱傳係數關係式殼側熱傳係數關係式殼側熱傳係數關係式殼側熱傳係數關係式 

由於實際殼管式熱交換器內有洩漏與繞流的問題，因此

Bell-Delaware方法主要在修正理想與實際狀況之差異，Bell提出實際

殼側熱傳係數 sh 如下所示： 

rsblcideals JJJJJhh =                   (2.7) 

其中 idealh 為理想狀態之殼側熱傳係數， cJ 為對擋板截率的校正係數，

lJ 為對 A和 E流群工作流體洩漏的校正係數， bJ 為對 C和 F流群工

作流體繞流的校正係數， sJ 為對進出口不相等擋板間距的校正係數，

rJ 為在層流流動下，反向溫度梯度(adverse temperature gradient)的校 

正係數。殼側理想狀態之熱傳係數 idealh 關聯式如下： 

2
3Prideal s p sh jG C

−
=                    (2.8) 

其中 j為 Colburn-j 因子，Cp為殼側工作流體熱容，j、Gs和 Prs的定

義如下： 

2Re
33.1

1
a

s

a

tP
aj 








=

∗
                   (2.9) 

m

s

s
A

m
G

&
=                       (2.10) 

Pr p s

s

s

C

k

µ
=                      (2.11) 

其中 ∗

tP 為管間距比(tube pitch ratio)， sm& 為殼側流率， mA 為殼側中心

流道面積(shell-side crossflow area near the centerline)， sµ 為殼側工作

流體黏度， sk 為殼側工作流體熱傳導係數，a1與 a2的值可根據表 2-1
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得知，而 a、Res與 mA 的定義如下： 

4Re14.01
3

a

s

a
a

+
=                     (2.12) 

Re s o
s

s

G d

µ
=                       (2.13) 

( ) ( )
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 −
+−= ot

ootl

otlisbsm dP
P

dD
DDLA            (2.14) 

其中 od 為管外徑(tube outside diameter)， bsL 為中心處擋板間距， isD 為

殼內徑(shell inside diameter)， otlD 為最大管群外徑(outer tube limit 

diameter)， tP為管間距(tube pitch)，a3與 a4的值可根據表 2-1得知，P

可由下式表示之： 









°

°

°°

=

60866.0

45707.0

9030

t

t

t

P

P

andP

P                   (2.15) 

 

表 2-1 特定管排列型式，a1 ~ a4、b1 ~ b4的值 
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對擋板截率的校正係數 cJ 其與交錯流動區域所佔比例 cF 的關聯

式如下： 

cc FJ 72.055.0 +=                     (2.16) 

其中 cF 的定義如下： 
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−






 −















 −
+= −−
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2
cos2

22
cossin2

1 11π
π

 (2.17) 

其中 bcL 為擋板截長度(baffle cut length)， bcL 可由下式決定： 

isbc D
BC

L
100

=                       (2.18) 

其中BC為擋板截率。 

對 A 和 E 流群工作流體洩漏的校正係數 lJ 與 sr 和 lmr 之關聯式如

下： 

( ) ( )[ ] ( )lmssl rrrJ 2.2exp144.01144.0 −−−+−=           (2.19) 

其中 sr 與 lmr 為： 

tbsb

sb

s
AA

A
r

+
=                       (2.20) 

m

tbsb

lm
A

AA
r

+
=                       (2.21) 

其中 tbA 為管到擋板洩漏面積(tube to baffle leakage area)， sbA 為殼到擋

板洩漏面積(shell to baffle leakage area)， tbA 與 sbA 可由下式估算： 

( ) tctbotb NFdA += 1
2

1
δπ                   (2.22) 
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其中 tN 為管數(number of tube)， tbδ 與 sbδ 的定義如下： 

1

2
tb tbδ = ∆                        (2.24) 

1

2
sb sbδ = ∆                        (2.25) 

其中 tb∆ 為管到擋板直徑空隙(tube to baffle diametrical clearance)， sb∆

為殼到擋板直徑空隙(shell to baffle diametrical clearance)。 

對 C和 F流群工作流體繞流的校正係數 bJ 關聯式如下： 









<

≥
=

+




 −−

+

+

2

1
2

1
1

3 21

s

NFC

s

b

Nwhene

Nwhen

J
ssbpbph

              (2.26) 

其中 sbpF 為繞流流體所佔比例(fraction of crossflow area for bypass 

flow)， bphC 、 sbpF 、 sN
+與 cN 可由下式來估算，其中 pN 為管道隔板通道

數(number of pass divider lanes)， pW 為管道隔板通道寬度(width of the 

pass divider lane)， ssN 為成對密封條數(number of pairs of sealing 

strips)， cN 為交錯流動區域管排數 (number of tube rows in one 

crossflow section)，其中 pP 為平行於流動方向管間距。 





>

≤
=

100Re25.1

100Re35.1

s

s

bph
when

when
C                 (2.27) 

( )
m

ppotlisbs

sbp
A

WNDDL
F

5.0+−
=                (2.28) 

c

ss

s
N

N
N =+                        (2.29) 

p

is

bc

is

c
P

D

L
D

N









−

=

21

                    (2.30) 
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對進出口不相等擋板間距的校正係數 sJ 則可由下式估算： 

( ) ( )
++

−+−+

++−

++−
=

oib

n

o

n

ib

s
LLN

LLN
J

1

1
11

                (2.31) 

其中 bN 為擋板數(number of baffle)， bN 、n、 iL
+和 oL

+可由下式來估算： 

1+






 −−
=

bs

bobit

b
L

LLL
N                   (2.32) 





>

≤
=

100Re6.0

100Re31

s

s

when

when
n                  (2.33) 

bs

bi

i
L

L
L =+                        (2.34) 

bs

bo

o
L

L
L =+                        (2.35) 

其中 tL為管長， biL 為進口端擋板間距， boL 為出口端擋板間距。 

在層流流動下，反向溫度梯度(adverse temperature gradient)的校

正係數 rJ 計算方法如下： 

20Re ≤swhen  

18.0
10









=

cc

r
N

J                      (2.36) 

100Re20 ≤< swhen  














−















 −
+








= 1

10

80

Re2010
18.018.0

cc

s

cc

r
NN

J            (2.37) 

100Re >swhen  

1=rJ                         (2.38) 

其中 ccN 為殼管式熱交換器交錯流動管排數(number of tube rows in the 
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entire exchanger)， ccN 可由下式求得： 

( )( )1++= bcwccc NNNN                  (2.39) 

而 cwN 為視窗區域交錯流動管排數(number of tube rows in the window 

zone)，其估算方法為： 

p

bc

cw
P

L
N 8.0=                       (2.40) 
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殼側壓力降關係式殼側壓力降關係式殼側壓力降關係式殼側壓力降關係式 

殼側壓力降的計算方法與計算殼側熱傳係數的觀念相類似，可由

理想狀態之壓力降，藉由修正係數來估算實際狀況之殼側壓力降，基

本上共有三種壓力降貢獻項： 

,s total e c wP P P P∆ = ∆ + ∆ + ∆                  (2.41) 

其中 eP∆ 為殼側進口端和出口端壓力降 (the pressure drop in the 

entrance and exit sections)， cP∆ 為殼側交錯流動區域壓力降 (the 

pressure drop in the interior crossflow section)， wP∆ 為殼測視窗區域壓

力降(the pressure drop in the window zone)。圖 2-6為殼側壓力降相對

區域示意圖。 

 

圖 2-6 殼側壓力降相對區域示意圖 
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殼側進口端和出口端壓力降 eP∆ 乃由下式估算： 

bs

c

cw

ibe RR
N

N
PP 








+∆=∆ 12 ,                 (2.42) 

其中 ,b iP∆ 為殼側交錯流動區域理想狀態之壓力降， sR 為對進出口不相

等擋板間距的校正係數， bR 為對 C 和 F 流群工作流體繞流的校正係

數，其估算方法如下： 

s

css

ib

NGf
P

ρ2

4 2

, =∆                     (2.43) 

( ) ( )[ ]n

o

n

i

n

b

bo

n

b

bi

s LL
L

L

L

L
R

′−+′−+

′−′−

+=






















+








=             (2.44) 









<

≥
=

+




 −−

+

+

2

1
2

1
1

3 21

s

NFC

s

b

Nwhene

Nwhen

R
ssbpbp

              (2.45) 

其中 sf 為 Fanning 摩擦因子， sρ 為殼側工作流體密度， sf 、n′與 bpC 可

由下式求得： 

2Re
33.1

1
b

s

b

t

s
P

bf 







=

∗
                   (2.46) 





>

≤
=′

100Re8.1

100Re1

s

s

when

when
n                  (2.47) 





>

≤
=

100Re7.3

100Re5.4

s

s

bp
when

when
C                  (2.48) 

其中 b1 ~ b4的值可根據表 2-1得知，b可由下式估算： 

4Re14.01
3

b

s

b
b

+
=                     (2.49) 

殼側交錯流動區域壓力降 cP∆ 則可由下式估算： 
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( ) blbibc RRNPP 1, −∆=∆                  (2.50) 

在此式中 lR 為對 A 和 E 流群工作流體洩漏的校正係數，可由下式求

得： 

z
lms rr

l eR
)1(33.1 +−=                     (2.51) 

其中： 

65.015.0 +−= srz                    (2.52) 

此外殼測視窗區域壓力降 wP∆ 則可由下式估算： 

lbiww RNPP ,∆=∆                    (2.53) 

其中 ,w iP∆ 殼側視窗區域理想狀態之壓力降， ,w iP∆ 其估算方式如下： 

100Re ≤swhen  

s

w

w

bc

ot

cw

s

sw

iw

G

D

L

dP

NG
P

ρρ

µ 2

2, 26 +







+

−
=∆              (2.54) 

100Re >swhen  

( )
s

w

cwiw

G
NP

ρ2
6.02

2

, +=∆                  (2.55) 

其中 wD 為層流流動下等效水力直徑(the hydraulic diameter of the 

window section)， wG 與 wD 定義如下： 

( ) 2
1

wm

s

w

AA

m
G

&
=                      (2.56) 

( )








−+

−
=

−

is

bc

is

c

to

w

w

D

L
D

F
Nd

A
D

2
1cos

2

1

4

1π

             (2.57) 

其中 wA 為殼側視窗區域流道面積(the net flow area in one window 
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zone)，估算方式如下： 

( ) 2

2

1
2

1
8

2
11

2
1

2
1cos

4
oc

t

is

bc

is

bc

is

bcis

wtwgw

dF
N

D

L

D

L

D

LD

AAA

π−−







































−−








−−








−=

−=

−
 (2.58) 

其中 wgA 為殼側視窗區域面積(the window zone area)， wtA 為殼側視窗

區域管群所佔面積(the area occupied by tubes in the window section)。 
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第第第第三章三章三章三章 多目標規劃與不確定性分析多目標規劃與不確定性分析多目標規劃與不確定性分析多目標規劃與不確定性分析 

 

3.1 多目標規劃多目標規劃多目標規劃多目標規劃 

在實際化工製程設計中，常常會遇到多個目標的最佳化問題，而

且多個目標之間往往是互相衝突的情況，如在殼管式熱交換器的設計

中，除了要求總年度成本花費少，也希望可以降低壓力降以及延長清

洗週期。顯然的，多目標最佳化更加符合實際設計的需要。 

 

3.1.1 多目標規劃簡介多目標規劃簡介多目標規劃簡介多目標規劃簡介 

對於多於一個數值目標的最佳化問題，就是所謂的多目標最佳化

問題(multi-objective optimization program, MOOP)，而多目標最佳化問

題的數學模式可描述為： 

( ) ( ) ( ) ( )1 2, , , mOptimize F x f x f x f x =  L  

. . 0js t g ≥ ， 1, 2, ,j J= L                       

0kh = ， 1, 2, ,k K= L                  (3.1) 

其中 ( )F x 是目標函數向量， ( ) ( ) ( )1 2, , , mf x f x f xL 是m個子目標函數，x

是系統變數向量， jg 與 kh 是多目標最佳化模式的約束條件。 

 

3.1.2 多目標規劃基本概念多目標規劃基本概念多目標規劃基本概念多目標規劃基本概念 

多目標最佳化問題中，只要能滿足任一子目標函數的可行解，則
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稱該可行解為多目標最佳化的一個解，因此多目標最佳化的解可以有

相當多個，但是由於各個子目標有可能是相衝突的，往往一個可行解

可能是某目標的最佳解，但是對於其他目標而言，卻可能連可行解都

不是。因此，要同時多個目標都一起達到最佳解是不太可能，而只能

在其中取得折衷處理，而使得各個子目標函數都盡可能達到最佳解。 

經濟學家 Pareto (1896)從經濟學角度提出多目標最佳化問題，他

的理論被稱為 Pareto最佳性理論，其解不是單一個點，而是一組解的

集合，稱之為 Pareto最佳解(Pareto-optimal solution)，也可稱作不可凌

越解(non-dominated solution)，或是稱作有效解(efficient solution)和非

劣解(non-inferior solution)，其定義如下： 

設 n
X R⊆ 是多目標最佳化模式的約束條件， ( ) m

f x R∈ 是多目標最

佳化時的目標函數，有 1 2,x x X∈ ， 

若 ( ) ( )1 2k kf x f x≤ ， 1, 2, ,k m∀ = L              (3.2) 

且 ( ) ( )1 2k kf x f x< ， 1, 2, ,k m∃ = L              (3.3) 

則稱解 2x 被解 1x 凌越(dominated)，若不存在凌越 1x 的解， 1x 為該多目

標最佳化的 Pareto最佳解。 

Pareto最佳解並非所有子目標的最佳解，在求解的過程中不給定

固定的權重，而是以隨機的方式產生，對於各個目標也沒有偏好程

度，利用演算法搜尋各變動權重，同時進行各個目標的最佳化，因此
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其可對整個解空間進行搜尋。如圖 3-1，其中 1Objective 與 2Objective 是

兩個子目標函數，Pareto解集合以 A、B、C、D和 E 連線表示，而此

連線即為 Pareto鋒面(Pareto front)。 

 

 

圖 3-1 多目標最佳化問題的 Pareto最佳解 

 

3.1.3 多目標最佳化傳統解法多目標最佳化傳統解法多目標最佳化傳統解法多目標最佳化傳統解法 

依照決策者提供偏好資訊的性質，將多目標最佳化傳統解法分成

以下三類： 

1. 無偏好方法(no-preference method) 

無偏好方法是事先不知決策者的偏好，因此對於目標的重要性沒

有作任何的假設。一般都將多目標規劃問題轉換為單目標規劃問題，
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之後尋找非劣解集合，最後依據決策者的偏好，得到單一 Pareto最佳

解，如權重法(weighting method)和 ε-限制式法(ε-constraint method)。 

2. 有偏好方法(stated preference method) 

在進行最佳化之前已經決定各個目標的重要性，之後將多目標規

劃問題轉換為單目標規劃問題，得到單一 Pareto最佳解，如效用函數

法(utility function method)和目標規劃法(goal programming method)。 

3. 互動方法(interactive method) 

首先將多目標規劃問題轉換為單目標規劃問題，之後在求解的過

程中，決策者的偏好必須隨時參與，使解能逐漸修正與改善，最後得

到單一 Pareto最佳解。如逐步法(step method)和互動權重柴比雪夫法

(interactive weighted Tchebycheff method)。 

 

上述的多目標最佳化傳統解法，都是將多目標最佳化問題轉換為

單目標最佳化問題，且都只能找出單一 Pareto最佳解。在求解的過程

中，都需要一些特定的偏好資訊，惟這些資訊卻是不容易得到的。由

於傳統解法並不能真正解決多目標最佳化問題，而且在面臨非凸集合

(non-convex set)時，會有一些困難點，因此將在第四章詳細介紹一種

有別於傳統方法的演算方法—遺傳演算法(genetic algorithm, GA)，來

求解多目標最佳化的問題，找出 Pareto最佳解集合。 
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3.2 不確定性分析不確定性分析不確定性分析不確定性分析 

在設計化工程序系統時，普遍存在著不確定性(uncertainty)，如流

量、溫度、組成、觸媒活性、相平衡數據、熱力學模式、熱質傳係數

和反應速率常數等，而以往在製程設計過程中通常忽略不確定性之影

響，導致於產品性質不易維持穩定，甚至在製程控制與安全性方面皆

受到影響。 

 

3.2.1 不確定性簡介不確定性簡介不確定性簡介不確定性簡介 

不確定性問題常會因應用領域的不同，所面臨到的問題也就會有

所不同，原則上可將不確定性分為獨立與相依兩大類，本研究考量為

獨立不確定性(independent uncertainty)。至於相依不確定性(dependent 

uncertainty)即是指不確定性參數之間存在著某種關係，熱力學模式參

數即屬於此類(Rooney and Biegler, 2001)。 

獨立不確定性為不確定性參數之間互相獨立不受影響。又可細分

為兩種，一種為離散型不確定性參數(discrete independent uncertainty 

parameter)，此類參數因製程週期的改變而出現。Varvarezos et al. (1992)

提出將最佳化問題轉變成多週期最佳化問題(multi-period optimization 

problem)來處理此類問題。另一種為連續型不確定性參數(continuous 

independent uncertainty parameter)，此類參數不因製程週期有無改變
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都會一直出現，通常可以機率密度函數(probability density function, 

PDF)作為代表。處理連續型不確定參數最基本的方法為使用積分技巧

(integration technique)，然而在面臨眾多不確定參數時，積分困難度即

大幅提升，因此可以抽樣方法(sampling technique)來取代傳統積分。 

    Pistikopoulos and Ierapetritou (1995)將連續型不確定性參數區分

為：模式固有不確定性(model-inherent uncertainty)，製程固有不確定

性(process-inherent uncertainty)，外部不確定性(external uncertainty)與

其他不確定性。本研究考量為製程固有不確定性。此類不確定性為製

程內物流之溫度、組成和流量等，在製程設計時常考慮為定值，但實

際情況下此些值皆有所變動，故考慮製程設計存在有不確定性，可使

系統設計更具正確性及代表性。 

 

3.2.2 不確定性最佳化理論不確定性最佳化理論不確定性最佳化理論不確定性最佳化理論 

    近年來發展出許多處理具有不確定性的最佳化問題的方法，Liu 

(2002)把不確定性最佳化理論分為三大類：隨機規劃法(stochastic 

programming, SP)，模糊規劃法(fuzzy programming, FP)與粗糙規劃法

(rough programming, RP)。本研究則以隨機規劃法來探討存在不確定

性之殼管式熱交換器最佳化設計問題，故以下將對隨機規劃法詳加說

明。 
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隨機規劃法隨機規劃法隨機規劃法隨機規劃法 

隨機規劃法之數學式為： 

( )
, ,

, , ,
d z x

Maximize P d z x θ                               

( ). . , , , 0js t g d z x θ ≥ ， 1, 2, ,j J= L                

( ), , , 0kh d z x θ = ， 1, 2, ,k K= L           (3.4) 

其中 d、 z、 x和θ分別為設計、操作、狀態變數向量與不確定性參數

向量，而 ( ), , ,P d z x θ 為目標函數， ( ), , ,jg d z x θ 為不等式限制條件向量

式， ( ), , ,kh d z x θ 為等式限制條件向量式。 

Pistikopoulos and Ierapetritou (1995)將不確定性最佳化問題基本

處理方式分成兩個階段，如圖 3-2所示。第一階段的決策變數為不確

定性參數尚未發生前即可決定之變數，而問題中待決策之變數有設計

變數 d、操作變數 z和狀態變數 x，設計變數 d可在不確定性參數尚未

發生前就可以決定。設計變數 d決定後，緊接著進入第二階段，此階

段所決定之變數為不確定性參數發生時才可決定之變數，即為第一階

段未決定之操作變數 z和狀態變數 x。如不確定性參數引起系統擾動

之補償功能可由操作變數 z做決策，不確定性參數造成之系統狀態改

變可由狀態變數 x進行了解，由此可求解出基於此兩階段所決定變數

之目標函數，再傳遞回第一階段，以最佳化演算法判斷是否為最佳目

標函數，若不是則不斷在兩階段之間遞迴，直到求得最佳目標函數時
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之設計、操作和狀態變數。 

 

 

圖 3-2 隨機規劃法流程圖 

 

3.2.3 不確定性處理策略不確定性處理策略不確定性處理策略不確定性處理策略 

使用隨機規劃法來處理存在不確定性之最佳化問題時，連續型不

確定性參數可以機率密度函數來表示，故欲求得目標函數期望值，須

對各不確定性參數對應之機率密度函數執行績分，如下式所示： 
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[ ] ( ) ( )

( ) ( )
1 2

1 2
1 2

, , ,

, , ,
U U U

Kd

L L L d
Kd

K

E P P d z x J d

P d z x J d d d

θ

θ θ θ

θ θ θ

θ θ θ

θ θ θ θ θ

=

=

∫

∫ ∫ ∫L L

     (3.5) 

其中 J、 dK 、 P與 [ ]E P 分別代表機率密度函數、不確定性參數個數、

目標函數與目標函數期望值。當不確定性參數個數大於等於二時，即

面臨多重積分，要獲得正確積分值是一個非常高計算量之任務，因此

本研究以抽樣方法來求得目標函數期望值。以下將詳細介紹抽樣點均

勻度高的抽樣技巧，漢姆斯里序列抽樣法 (Hammersley sequence 

sampling, HSS)。 

 

漢姆斯里序列抽樣法漢姆斯里序列抽樣法漢姆斯里序列抽樣法漢姆斯里序列抽樣法 

漢姆斯里序列抽樣法在 dK 維度的不確定性空間中，產生 sampN 個

均勻抽樣點，根據文獻(Giunta et al., 2003)此抽樣法的每個抽樣點n皆

代表一個正整數( 1, 2, 3, , sampn N= L )，皆可以不同的進位方式表示之，

現以質數 p ( 2, 3, 5, 7,p = L)當作基數，故n可以表示成： 

1 2 1 0

2
0 1 2 1, 2, 3, ,

m m

m

m samp

n n n n n n

n n p n p n p n N

−=

= + + + + =

L

L L
       (3.6) 

( ) ( )
intint

log ln lnpm n n p   = =                         (3.7) 

其中下標 int表示只取數值整數部份。 

此時因要產生 0與 1中間的數值之均一分布 ( )0,1U ，故取n之逆

基數(inverse radix number)即可達成，公式如下： 
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( ) 1 2 1
0 1 2 0 10. m

p m mn n n n n n p n p n pφ − − − −= = + + +L L         (3.8) 

而漢姆斯里序列則可以下式表示： 

( )
1 2 1

, ( ), ( ), , ( ) 1, 2, 3, ,
Kd

k p p p samp

samp

n
n n n n n N

N
φ φ φ

−

 
Φ = = 

  
L L    (3.9) 

而上述之抽樣序列可以下式產生 sampN 個序列抽樣點： 

( ) ( )1 1, 2, 3, ,k k sampn n n NΨ = − Φ = L           (3.10) 

圖 3-3為漢姆斯里序列抽樣法在二維不確定性空間產生 100個抽

樣點。 

 

 

圖 3-3 漢姆斯里序列抽樣點與其 voronoi圖 

 

一般而言，漢姆斯里序列抽樣法是很有效率的，故本研究以漢姆

斯里序列抽樣法進行研究。抽樣法皆是產生均一分布，但不確定性參

數分布可能以其他機率密度函數出現，此時將漢姆斯里序列抽樣法產

生之均一分布抽樣點轉變成所須之機率密度函數分布抽樣點(Karian 
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and Dudewicz, 1998)。一般常見的不確定性參數分布，大致有均一、

三角、常態、對數常態與 β等分布，如圖 3-4所示(Diwekar and Rubin, 

1991)。 

 

 

圖 3-4 常見不確定性參數分布 
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第四章第四章第四章第四章 遺傳演算法遺傳演算法遺傳演算法遺傳演算法 

 

4.1 遺傳演算法簡介遺傳演算法簡介遺傳演算法簡介遺傳演算法簡介 

遺傳演算法(genetic algorithm, GA)是模擬達爾文的遺傳選擇與自

然淘汰的生物演化過程之計算模型，此演算法首先由 Holland (1975)

所提出，簡單的說其為一種模擬 “物競天擇，適者生存，不適者淘汰” 

的搜尋法則。物種在自然環境中彼此競爭，只有適應性較強的物種得

以生存及繁衍，並且透過複製/選擇(reproduction/selection)、交配/重組

(crossover/recombination)及突變(mutation)等演化方式產生下一代的

物種，最後留下的是最適合在目前環境中生存的物種。也就是說，在

最佳化的過程中，持續保留較佳解，經過模擬生物演化的過程後，可

以得到最佳解。 

 

4.2 遺傳演算法特點遺傳演算法特點遺傳演算法特點遺傳演算法特點 

一般傳統解法都是將多目標規劃問題轉換為單目標規劃問題，之

後再求出單一最佳解。當面臨非凸集合時，會有一些困難點，且在求

解過程中，都須要一些特定的偏好資訊，惟這些資訊卻是不容易得到

的。因此，本研究以遺傳演算法來真正解決多目標最佳化問題。遺傳

演算法主要有以下特點(Goldberg, 1989)： 
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1. 以二進制編碼(binary code)作運算 

傳統的方法往往直接用實數編碼(real code)來進行最佳化，但是

遺傳演算法是以二進制編碼方式來進行運算，故可跳脫搜尋空間分析

上的限制。特別是對於一些離散型最佳化問題，二進制編碼方式更可

以顯示出其獨特的優越性。 

2. 直接以適應度函數(fitness function)求解 

傳統方法往往須要目標函數的梯度，或是其他的輔助訊息才能確

定搜尋方向，而遺傳演算法利用適應度函數就可以確定其搜尋方向，

並且可以將搜尋範圍集中到適應度函數較高的部份，提高搜尋的效

率。適應度函數在求解空間上是否為連續，或是否可微分並不受約

束，因此可擴大其應用的範圍。 

3. 同時多點搜尋最佳解 

傳統的方法往往是單點搜尋，這種點對點的搜尋方式，對於多峰

分布的搜尋空間常常會陷入局部最佳解(local optimum)，而且是用解

空間中的一個初始點，利用疊代的方式求出一個最佳解。而遺傳演算

法是同時對搜尋空間中多個解進行評估，因此有比較好的全域搜尋能

力，所以較容易求得全域最佳解(global optimum)。因為是同時搜尋多

組最佳解，所以最後可得一整個族群的最佳解。 
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4. 使用機率式搜尋技術 

傳統的方法往往是使用點與點的搜尋方式，所以搜尋效率不高，

有時甚至會陷入區域解。而遺傳演算法在求解的過程中，是運用複

製、交配和突變等機率式的運算方式來進行，因此可以隨機跳動不易

受限於區域解，有較高的機率搜尋到全域解。雖然表面是一種盲目的

搜尋方式，但是實際上為避免搜尋到一些不必要的點，這是其所特有

的一種隱含並行性(implicit parallelism)。 

 

4.3 多目標遺傳演算法分類架構多目標遺傳演算法分類架構多目標遺傳演算法分類架構多目標遺傳演算法分類架構 

多目標遺傳演算法區分為兩世代(Coello et al., 2005)，如圖 4-1所

示。在第一世代的方法中，又將其區分為兩大類，第一類為不以 Pareto

為基礎之求解方法(non-Pareto approach)，而第二類為以 Pareto為基礎

之求解方法(Pareto-based approach)。第二類與第一類主要的差別在

於，第二類在原始的遺傳演算法中加入分級制度的概念。至於第二世

代與第一世代主要的差別在於，第二世代的遺傳演算法中都有加入菁

英機制(elitist mechanism)，而且在求解過程中，都會將過程中所出現

的非凌越解儲存在一個外部檔案，形成一外部菁英集合。 

遺傳演算法中，以第二代強度Pareto演化式演算法(strength Pareto 

evolutionary algorithm II, SPEA2)和第二代菁英非劣排序遺傳演算法
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(elitist non-dominated sorting genetic algorithm II, NSGA2)最廣為流

傳，SPEA2由 Zitzler et al. (2001)所提出，隔年 Deb et al. (2002)提出

NSGA2。本研究即是使用此兩種演算法來進行多目標最佳化，詳細

的演算流程將在下面兩節說明。 

 

 

圖 4-1 多目標遺傳演算法分類架構圖 
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4.4 第二代第二代第二代第二代強度強度強度強度 Pareto 演化式演算法演算流程演化式演算法演算流程演化式演算法演算流程演化式演算法演算流程 

第二代強度 Pareto 演化式演算法(strength Pareto evolutionary 

algorithm II, SPEA2)，簡稱 SPEA2，其演算步驟如下，圖 4-2為 SPEA2

的演算流程圖。 

【步驟 1】：輸入演算過程中所須之參數 

N ：族群數目 

N ：外部菁英族群數目 

T：世代數目 

Pool：交配池數目 

Pc：交配機率 

Pm：突變機率 

ηc：交配分布指數 

ηm：突變分布指數 

【步驟 2】：建立初始族群及外部菁英族群 

設定 0T = ，於設計變數之上下限之間，隨機產生 N 組的設計變

數，以成為演算之初始族群 0P，並計算所有族群相對之目標函數值。

此時同時設定外部菁英族群 0P為空集合，即 0P φ= 。 

【步驟 3】：適應度分配(fitness assignment)(Zitzler et al., 2001) 

計算族群 TP 與外部菁英族群 TP 中所有個體的適應值，藉由適應值
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的大小優劣相對關係，使得在取捨上有一定的依據。所有個體之適應

值計算如下： 

對族群 TP 與外部菁英族群 TP 中所有個體分配一強度值 ( )S i ，強度

值 ( )S i 定義如下： 

( ) { }t tS i j j P P i j= ∈ + ∧ f                 (4.1) 

其中強度值 ( )S i 代表被個體 i所凌越的個體數。以強度值為基礎，計

算所有個體原始適應值 ( )R i ，原始適應值 ( )R i 定義如下： 

( ) ( )
,t tj P P j i

R i S j
∈ +

= ∑
f

                   (4.2) 

其中原始適應值 ( )R i 代表所有凌越過個體 i的個體，其強度值之總

和。之後計算個體 i到其他每一個體之距離，將這些距離以升冪方式

儲存於一陣列。而個體 i代表擁擠程度的密度資訊 ( )D i ，可由下式計

算： 

( )
1

2k

i

D i
σ

=
+

                      (4.3) 

其中 k

iσ 為升冪距離陣列中第 k個元素， k值為： 

k N N= +                       (4.4) 

個體 i的適應值 ( )F i 即為原始適應值 ( )R i 和密度資訊 ( )D i 之和： 

( ) ( ) ( )F i R i D i= +                     (4.5) 

若 ( ) 1F i < ，則此個體 i即為此族群的非凌越解。 

 

 



 41

【步驟 4】：合併(merge) 

將族群 TP 與外部菁英族群 TP 中所有非凌越解合併為一族群 1TP + ，

再進行下一步驟。 

【步驟 5】：環境選擇(environmental selection)(Zitzler et al., 2001) 

依據步驟 4 之合併族群 1TP + ，先判斷其族群數目是否等於 N，若

等於，則環境選擇結束，進入下一步驟，若不等於，則有兩種情況： 

(1)若合併族群 1TP + 之族群數目小於 N，則從族群 TP 與外部菁英族 

群 TP 剩餘的被凌越解中選擇最小適應值的個體加入合併族群 

1TP + ，直到合併族群 1TP + 的族群數目等於 N。 

(2)若合併族群 1TP + 之族群數目大於 N，則利用截斷技巧(truncation  

technique)，將合併族群 1TP + 中個體反覆移除，直到合併族群 1TP +  

的族群數目等於 N。 

截斷技巧是指計算合併族群 1TP + 中每個個體到其他個體的距離，

將這些距離以升冪方式排列，之後將距離其他個體有最短距離的個體

移除。若擁有相同最短距離，則依序比較第二個最短距離。 

【步驟 6】：終止(termination) 

假如 setT T= ，則程式終止，合併族群 1TP + 中所有個體即為 Pareto

解集合。假如 setT T< ，則此時合併族群 1TP + 即為下一世代之外部菁英族

群 1TP + ，並且進行下一步驟。 



 42

【步驟 7】：競賽與選擇(tournament and selection) 

在此步驟為兩者競賽淘汰來產生較佳之母代，由這些較佳之母代

去進行下一步驟。即隨機從外部菁英族群 1TP + 中取出兩組解並互相比

較，以得到較佳解，重覆此步驟直到所產生之較佳解的解族群大小為

交配池數目為止。 

【步驟 8】：交配(crossover)與突變(mutation) 

依一定之機率進行交配與突變，透過交配或突變產生的解為一子

代，之後計算此些子代所對應之目標函數。首先產生一個 0到 1的隨

機數 Rn，設定交配機率為 Pc，突變機率為 Pm，若 Rn<Pc，則進行交

配，若 Rn>1-Pm，則進行突變。 

交配交配交配交配 

在此使用的是實數模擬二元交配法(simulated binary crossover, 

SBX)(Raghuwanshi and Kakde, 2004)，隨機從上一步驟所得之交配池

中選擇兩個不同的解，經由下面的計算方法進行交配的步驟： 

( ) ( )1, 1, 2,

1
1 1

2
k k k k kc p pβ β = − + +               (4.6a) 

( ) ( )2, 1, 2,

1
1 1

2
k k k k kc p pβ β = + + −               (4.6b) 

其中 ,i kc 為所選取之第 i個子代經過交配所得之第 k個解， ,i kp 為從母

代所選之解， kβ 計算方法如下： 
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( )
1

12 0.5ck k ku if uηβ += ≤             (4.7a) 

( )

1

11
0.5

2 1

c

k k

k

if u
u

η

β
+ 

= > 
−  

            (4.7b) 

其中 ku 為隨機產生之 0到 1之間的數值， cη 為交配分布指數。 

突變突變突變突變 

在此使用的是多項式突變法(polynomial mutation)(Raghuwanshi 

and Kakde, 2004)，隨機從交配池中選擇一解，經由下面的計算方法進

行突變的步驟： 

( )u l

k k k k kc p p p δ= + −                   (4.8) 

其中 kc 為經過突變所得之第 k個解， kp 為母代之第 k個解， u

kp 與 l

kp 為

母代之第 k個解的上下限， kδ 計算方法如下： 

( )
1

12 1 0.5mk k kr if rηδ += − <             (4.9a) 

( )
1

11 2 1 0.5m
k k kr if rηδ + = − − ≥              (4.9b) 

其中 kr 為隨機產生之 0到 1之間的數值， mη 為突變分布指數。 

進行步驟 8的次數為交配池中族群大小的數目，若經過一次交配

的步驟，則子代數目即加 2，若經過一次突變的步驟，則子代數目即

加 1，若未於 Pc與 1-Pm的機率內，即交配與突變都未進行，則子代

數目即加 0。舉例來說，如交配池大小為 15，則進行 15 次步驟 8，

若有 13 次進行交配的動作，有 1 次進行突變的動作，1 次兩者皆未

進行，則所產生之子代大小即為13 2 1 27× + = 。 
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【步驟 9】：設定步驟 8產生的子代為下一世代之族群 1TP + ，重複步驟

3 到步驟 6，判斷是否到達所設計之世代，若 setT T< ，則重複步驟 7

到步驟 9，若 setT T= ，則搜尋終止。 
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圖 4-2 SPEA2流程圖 
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4.5 第二代菁英非劣排序遺傳演算法演算流程第二代菁英非劣排序遺傳演算法演算流程第二代菁英非劣排序遺傳演算法演算流程第二代菁英非劣排序遺傳演算法演算流程 

第二代菁英非劣排序遺傳演算法(elitist non-dominated sorting 

genetic algorithm II, NSGA2)，簡稱 NSGA2，其演算步驟如下。圖 4-3

為 NSGA2的演算流程圖。 

【步驟 1】：輸入演算過程中所須之參數 

Np：族群數目 

Gen：世代數目 

Pool：交配池數目 

Pc：交配機率 

Pm：突變機率 

ηc：交配分布指數 

ηm：突變分布指數 

【步驟 2】：建立初始族群 

於設計變數所限制之上下限之間，隨機產生 Np組的設計變數，

以成為演算之初始族群，並計算所有族群相對之目標函數值。 

【步驟 3】：決定鋒面(decide front) 

藉由目標函數值的大小優劣相對關係，以決定初始族群之鋒面，

並計算擁擠距離(crowding distance)。 
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決定鋒面判別方法決定鋒面判別方法決定鋒面判別方法決定鋒面判別方法(Deb et al., 2002) 

方法 1：xi的第 k個目標函數值大於 xj的第 k個目標函數值，且 

xi的其他目標函數值不小於 xj所相對應的其他目標函數 

值，此時之解 xi即優於 xj。 

方法 2：xi的第 k個目標函數值小於 xj的第 k個目標函數值，且 

xi的其他目標函數值不大於 xj所相對應的其他目標函數 

值，此時之解 xj即優於 xi。 

方法 3：xi的所有目標函數值部份大於和部份小於 xj所相對應的 

目標函數值，此時之解 xi與 xj即互有優劣性。 

藉由上面三種方法決定解所在之鋒面位置，而鋒面上任一解即不

大於和不小於其鋒面上之其他任一解。 

計算擁擠距離計算擁擠距離計算擁擠距離計算擁擠距離(Kukkonen and Deb, 2006) 

擁擠距離可用來判斷同一鋒面的解之優劣性，使得再取捨上有一

定的依據，計算方法如下： 

(1)假設鋒面 Fi上有 n個點，其中 dj為鋒面 Fi上第 j個解。 

(2)將鋒面上的解之所有目標函數值分別進行排序。 

(3)將鋒面Fi邊界上的解之擁擠距離設為無限大， ( ) ( )1 2I d I d= = ∞。 

(4)每個目標函數值之擁擠距離計算如下： 

( )
1 1

max min
2, 3, , 1 1, 2, ,

k k

m m
k

m m

f f
I d k n m M

f f

+ −−
= = − =

−
L L      (4.10) 
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其中 max
mf 和 min

mf 為各目標函數值之最大及最小值， 1k

mf
+ 和 1k

mf
− 表示第

k+1及 k-1個目標函數值，則每個解之擁擠距離即為各個目標函數職

所算出之擁擠距離之和。 

【步驟 4】：競賽與選擇(tournament and selection) 

在此步驟為兩者競賽淘汰來產生較佳之母代，由這些較佳之母代

去進行下一步驟。即隨機從族群中取出兩組解並互相比較，以得到較

佳解，重覆此步驟直到所產生之較佳解的解族群大小為交配池數目為

止。 

【步驟 5】：交配(crossover)與突變(mutation) 

依一定之機率進行交配與突變，透過交配與突變產生的解為一子

代，之後計算此些子代所對應之目標函數。首先產生一個 0到 1的隨

機數 Rn，設定交配機率為 Pc，突變機率為 Pm，若 Rn<Pc，則進行交

配，若 Rn>1-Pm，則進行突變。 

交配交配交配交配 

在此使用的是實數模擬二元交配法(simulated binary crossover, 

SBX)(Raghuwanshi and Kakde, 2004)，隨機從上一步驟所得之交配池

中選擇兩個不同的解，經由下面的計算方法進行交配的步驟： 

( ) ( )1, 1, 2,

1
1 1

2
k k k k kc p pβ β = − + +                (4.11a) 

( ) ( )2, 1, 2,

1
1 1

2
k k k k kc p pβ β = + + −                (4.11b) 
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其中 ,i kc 為所選取之第 i個子代經過交配所得之第 k個解， ,i kp 為從母

代所選之解， kβ 計算方法如下： 

( )
1

12 0.5ck k ku if uηβ += ≤              (4.12a) 

( )

1

11
0.5

2 1

c

k k

k

if u
u

η

β
+ 

= > 
−  

             (4.12b) 

其中 ku 為隨機產生之 0到 1之間的數值， cη 為交配分布指數。 

突變突變突變突變 

在此使用的是多項式突變法(polynomial mutation)(Raghuwanshi 

and Kakde, 2004)，隨機從交配池中選擇一解，經由下面的計算方法進

行突變的步驟： 

( )u l

k k k k kc p p p δ= + −                     (4.13) 

其中 kc 為經過突變所得之第 k個解， kp 為母代之第 k個解， u

kp 與 l

kp 為

母代之第 k個解的上下限， kδ 計算方法如下： 

( )
1

12 1 0.5mk k kr if rηδ += − <             (4.14a) 

( )
1

11 2 1 0.5m
k k kr if rηδ + = − − ≥              (4.14b) 

其中 kr 為隨機產生之 0到 1之間的數值， mη 為突變分布指數。 

進行步驟 5的次數為交配池中族群大小的數目，若經過一次交配

的步驟，則子代數目即加 2，若經過一次突變的步驟，則子代數目即

加 1，若未於 Pc與 1-Pm的機率內，即交配與突變都未進行，則子代

數目即加 0。舉例來說，如交配池大小為 15，則進行 15 次步驟 5，
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若有 13 次進行交配的動作，有 1 次進行突變的動作，1 次兩者皆未

進行，則所產生之子代大小即為13 2 1 27× + = 。 

【步驟 6】：合併(merge) 

將步驟 5所得之子代族群，與進行兩者競賽淘汰前的母代族群合

併為一族群，再進行下一步驟。 

【步驟 7】：重複步驟 3，決定合併後族群之鋒面，並計算擁擠距離。 

【步驟 8】：選擇出 Np個最佳解，成為新一代的族群。 

【步驟 9】：重複步驟 4到步驟 9，直到所設計之世代即停止。 
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圖 4-3 NSGA2流程圖 
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第五章第五章第五章第五章 案例案例案例案例 1 ― 殼管式熱交換器殼管式熱交換器殼管式熱交換器殼管式熱交換器之之之之多目標最多目標最多目標最多目標最

適設計適設計適設計適設計 

 

5.1 案例介紹案例介紹案例介紹案例介紹 

熱交換器為能量交換的一種裝置，舉凡石油化學工業、紡織纖維

工業、食品加工業、金屬加工業、冷凍空調業、玻璃工業和造紙工業

等，無論是散熱需求或熱能回收都需要使用熱交換器，而熱交換器中

以殼管式熱交換器最為常見，尤其常使用在煉油廠和石化製程中，圖

5-1為一般原油常壓蒸餾(atmospheric distillation)單元流程圖，圖中虛

線內的殼管式熱交換器即為本研究所探討之案例。 

在原油常壓蒸餾製程中，原油在經過脫鹽和預熱之後，必需在加

熱爐內加熱至 400℃左右才能進入常壓蒸餾塔，因此若能將常壓蒸餾

塔分離出來的高溫產物與低溫原油進料作有效之熱能回收，必能減低

加熱爐燃料的花費以及製程廢熱的產生。原油在輸送至常壓蒸餾塔

中，而根據產品的沸點範圍，輕成分向上，重成分向下，利用塔側抽

取(side draw)來分離，之後再進入側餾分汽提塔(side cut stripper)除去

產品中揮發性高的成分，所得到的產品之ㄧ即為煤油(Kerosene)。本

研究即利用殼管式熱交換器對低溫原油及高溫煤油作熱能回收，並探

討其該殼管式熱交換器之多目標最適化問題。 
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圖 5-1 原油常壓蒸餾單元流程圖 

 

 

 

 

圖 5-2 殼管式熱交換器一般設計流程圖(Kakaç and Liu, 2002) 
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5.2 殼管式熱殼管式熱殼管式熱殼管式熱交換器設計交換器設計交換器設計交換器設計 

殼管式熱交換器設計，根據已知條件的不同設計大致上可分為兩

類，如圖 5-2所示，一類為熱傳性能之估算(rating)，此類設計為已知

殼管式熱交換器的尺寸與內部結構，可估算其出口端溫度與熱傳量，

另一類則為熱交換器尺寸之估算(sizing)，此類設計為已知殼管式熱交

換器的熱傳量的條件下，來估計其管長與熱傳面積。本研究考量為熱

交換器尺寸之估計，亦即在固定熱傳量的情況下，進行殼管式熱交換

器最適設計，以下將先介紹文獻中殼管式熱交換器的一般設計流程。 

 

5.2.1 一般一般一般一般設計設計設計設計步驟步驟步驟步驟 

目前文獻中多將此類設計問題定位為單目標最適化問題

(single-objective optimization program, SOOP)，其目標函數大都設定為

總年度成本(total annual cost, TAC)最小化，在設計流程上也簡化許多

步驟。根據吾人將文獻中設計過程歸納整理之結果，其常見之設計流

程如圖 5-3所示，以下將說明以遺傳演算法來進行最適化步驟。 

【步驟 1】：輸入遺傳演算法之參數與案例製程條件 

先輸入遺傳演算之參數。以 GA為例，所需之參數為：族群數目

Np，世代數目 Gen，交配池數目 Pool，交配機率 Pc，突變機率 Pm，

交配分布指數 ηc與突變分布指數 ηm。至於製程條件，其必須輸入的
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有：工作流體的物性，殼與管材質的物性，操作的溫度和壓力，與所

能允許的最大壓力降等。 

【步驟 2】：建立設計變數 

根據文獻中設計變數之上下限之間，隨機產生一組設計變數，此

即為初始族群中之ㄧ個體，可根據設計者的需求改變設計變數種類與

範圍。 

【步驟 3】：假設初始管長 ,t assL  

文獻中最常見的假設設計變數即為管長，在固定熱傳量的條件

下，利用疊代的方法去求得所需之管長。此步驟即根據設計者之猜

測，給予一起始猜值。 

【步驟 4】：計算管數 tN  

根據文獻中計算管數 (number of tubes, Nt)之關係式 (Hewitt, 

1983；Perry et al., 1997；KaKaç, and Liu, 2002；Shah, and Sekulić, 

2003)，將已知之殼內徑(shell inside diameter, Dis)，管外徑(tube outside 

diameter, do)，管回數(number of tube passes, Ntp)，管排列型式(tube 

layout pattern, TLP)與管間距比(tube pitch ratio, *
tP )輸入，即可求得此

設計組合下之管數。 

【步驟 5】：計算管側熱傳係數與殼側熱傳係數 

可根據文獻關聯式，計算此該設計條件下之管側熱傳係數



 56

(tube-side heat transfer coefficient)與殼側熱傳係數 (shell-side heat 

transfer coefficient)。 

【步驟 6】：計算總熱傳係數 oU  

此步驟依據步驟 5所得之管側熱傳係數與殼側熱傳係數，即可利

用方程式(2.1)計算其總熱傳係數。 

【步驟 7】：計算熱傳量、對數平均溫差與校正係數 

此步驟之計算熱傳量可由下式表示之： 

( ) ( )in out out in

h h h h c c c cQ F Cp T T F Cp T T= − = −           (5.1) 

其中 hF 與 cF 為熱流與冷流之流量， hCp 與 cCp 為熱流與冷流之熱容， in

hT

與 in

cT 為熱流與冷流之進口端溫度， out

hT 與 out

cT 為熱流與冷流之出口端

溫度，對數平均溫差與校正係數可根據方程式(2.3)與(2.4)求得。 

【步驟 8】：計算熱傳面積 oA  

在固定熱傳量的條件下，可根據下式求得所需之熱傳面積： 

o

o LMTD

Q
A

U T F
=

∆
                    (5.2) 

其中 Q 為熱傳量，Uo為總熱傳係數，∆TLMTD為對數平均溫差，F 為

校正係數。 

【步驟 9】：計算管長 ,t calL  

依據上一步驟求得之熱傳面積，以下式求得管長： 

,
o

t cal

o t

A
L

d Nπ
=                      (5.3) 
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其中 Ao為熱傳面積，do為管外徑，Nt為管數。 

【步驟 10】：判斷計算之管長與假設之管長之相對誤差是否小於容許

誤差(10-3)，若收斂則進行下一步驟，若否則將計算之管長設為新的

假設之管長，重複步驟 4到步驟 10 直至收斂為止。 

【步驟 11】：計算管側壓力降與殼側壓力降 

根據文獻所使用之計算方法，計算此設計組合之管側壓力降

(tube-side pressure drop)與殼側壓力降(shell-side pressure drop)。 

【步驟 12】：計算總年度成本 

    依據前面之設計條件組合，可計算其總年度成本(total annual cost, 

TAC)。 

【步驟 13】：判斷此設計之結果是否符合設計者所限制之範圍，若符

合則進行下一步驟，若不符則將目標函數加上一懲罰函數(penalty 

function)進行下一步驟。 

【步驟 14】：執行遺傳演算法操作，直至所設定之最終世代時停止，

此時之結果，即為設計者所能接受之設計。 

 

 

 

 

 

 



 58

 

 

 

 

圖 5-3 殼管式熱交換器之一般設計流程圖 
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上述之一般設計流程，其設計考量不周的地方有以下兩點： 

1. 根據 TEMA (2007)的規範，殼管式熱交換器在設計管長上，最常

見之長度為 96、120、144、192與 240 inch，因此若將管長視為

設計變數，則在管長的設計上無法符合實際之需求，且依據

Purohit (1983)的分析，管群的製造成本相較於其他元件的製造成

本高出許多，如圖 5-4所示，因此若管長無法設計為常見之長度，

而以少見之長度去製造，其成本勢必升高。 

 

 

圖 5-4 典型殼管式熱交換器之成本分解圖(Purohit, 1983) 

 

2. 根據此設計流程，殼內徑勢必為考量的設計變數之ㄧ，因為在未

知熱傳面積的條件下，必需已知殼內徑才能去計算管數，所以在

隨機產生的機制下，有機會選到過大或過小之殼內徑，因為殼內

徑並無常見之設計範圍，完全根據設計者之猜測，在設計上為符
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合固定之熱傳量，而容易導致過大的殼內徑其管長卻過短，過小

的殼內徑其管長卻過長，因此若能避免此類設計，則可減少特殊

形狀之殼管式熱交換器的產生，且無需考量因搜尋範圍過大而導

致收斂效率降低的情形。 

 

5.2.2 本研究設計本研究設計本研究設計本研究設計步驟步驟步驟步驟 

本研究為改善前述一般設計流程之缺點，根據 Sinnott (2005)的基

本架構，將其改良為以遺傳演算法之設計流程，並加入多目標最適化

(multi-objective optimization program, MOOP)的考量、流體造成的震動

(flow induced vibration)與文獻中忽略之設計變數等考量，其設計流程

如圖 5-9所示，以下將詳細介紹此新設計流程。表 5-1與圖 5-5分別

為此案例之製程條件與設計示意圖。 

 

表 5-1 案例製程條件 

Fluid Crude oil  Kerosene 

Flow rate (kg/h) 70,000  20,000 

Heat capacity (kJ/kg- o C ) 2.05  2.47 

Viscosity (N-s/m2) 0.00320  0.00043 

Density (kg/m3) 820  730 

Temperature ( o C ) 40/78  200/90 

Operating pressure (bar) 6.5  5.0 

Allowable pressure drop (bar) 0.8  0.8 

Thermal Conductivity (W/m- o C ) 0.134  0.132 

Fouling resistance (m2- o C /W) 0.00035  0.00020 
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圖 5-5 案例設計示意圖 

 

【步驟 1】：決定頭部後端與型式，以及殼側與管側的流體安排 

    在第二章曾提及，典型殼管式熱交換器有三種型式，分別為：固

定管板型、U 字管型，與浮動頭型，因為此案例之冷流與熱流的溫差

過大，勢必面臨不均勻膨脹所產生過大的熱應力(thermal stress)，所

以吾人決定使用浮動頭型殼管式熱交換器，即為 AES。 

此案例之冷流為原油，熱流為煤油，理論上冷流應為殼側流體，

熱流為管側流體，因如此設計可以降低由殼體對外界之熱散失，但考

量原油為壓力較高之流體，高壓殼體在成本上甚為昂貴，且原油為較

髒之流體，置於管側有利於清潔維護工作的進行，再加上煤油的流量

較小，若置於管側勢必面臨高回數設計，因為在設計上管回數越少越

好，如此管板設計較為簡單，而且不會損失ㄧ些熱傳管，所以吾人決
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定將原油置於管側，而煤油置於殼側。 

【步驟 2】：輸入遺傳演算法之參數與案例設計條件 

本研究使用兩種遺傳演算法，分別為 SPEA2 與 NSGA2，其中

SPEA2所需輸入之參數為：族群數目 N，外部菁英族群數目 N，世代

數目 T，交配池數目 Pool，交配機率 Pc，突變機率 Pm，交配分布指

數 ηc與突變分布指數 ηm。而 NSGA2 所需輸入之參數為：族群數目

Np，世代數目 Gen，交配池數目 Pool，交配機率 Pc，突變機率 Pm，

交配分布指數 ηc與突變分布指數 ηm。此案例之流體並不具腐蝕性，

因此吾人在此選擇碳鋼(carbon steel)為殼管式熱交換器之材料，且從

TEMA (2007)，可查得相對應材料之管的熱傳導係數與殼和管的彈性

模數(elastic modulus)，此部分附於本論文之附錄 A，其他設計條件則

如表 5-1所示。 

【步驟 3】：假設設計變數 

本研究考量的設計變數如表 5-2所示，其有以下九種： 

1. 管回數(number of tube passes, Ntp)： 

根據管數計算方法的適用範圍，本研究設計管回數為整數變數，

其值為：1、2、4、6與 8。 

2. 管長(tube length, Lt)： 

根據 TEMA (2007)的規範，殼管式熱交換器在設計管長上，最常
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見之長度為 96、120、144、192與 240 inch，本研究依此作為管長之

設計。 

3. 管外徑(tube inside diameter, do)： 

根據文獻之歸納整理，最常見之設計為：0.75與 1.00 inch，本研

究依此作為管外徑之設計。 

4. 管壁厚度(tube wall thickness, Ttw)： 

根據 TEMA (2007)的規範，以管外徑與管材料為依據，可查得如

附錄 B所示相對應之伯明罕線規(Birmingham Wire Gage, BWG)。管

外徑 0.75 inch，其管壁厚度可為：0.065、0.083與 0.109 inch，而管

外徑 1.00 inch，其管壁厚度可為：0.083與 0.109 inch。 

5. 管排列型式(tube layout pattern, TLP)： 

根據管數計算方法的適用範圍，在此管排列型式設計為：30o 與

90o，管排列型式如圖 5-6所示。 

6. 擋板截率(baffle cut, BC)： 

本研究考慮設計常用之擋板截率為：25、30、35、40，與 45 %。 

7. 中心處擋板間距比(center baffle spacing ratio, Rcbs)： 

本研究將中心處擋板間距比設為連續變數，其設計範圍為 0.2至

0.8。 
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8. 進口端與出口端擋板間距比(inlet and outlet baffle spacing ratio, 

Riobs)： 

本研究將進口端與出口端擋板間距比亦設為連續變數，設計範圍

為 1.0至 1.6。 

9. 密封條成對數目(number of pairs of sealing strips, Nss)： 

本研究使用之密封條成對數目為整數變數，考慮的值為：0、1，

與 2。 
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圖 5-6 管排列型式 

 

 

表 5-2 設計變數之設計範圍 

設計變數 設計範圍 

Ntp 1, 2, 4, 6, 8 

Lt 96, 120, 144, 192, 240 (inch) 

do 0.75, 1.00 (inch) 

Ttw  

do = 0.75 inch 0.065, 0.083, 0.109 (inch) 

do = 1.00 inch 0.083, 0.109 (inch) 

TLP 30o, 90o 

BC 25, 30, 35, 40, 45 (%) 

Rcbs 0.2 ~ 0.8 

Riobs 1.0 ~ 1.6 

Nss 0, 1, 2 
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【步驟 4】：計算熱傳量、對數平均溫差與校正係數 F 

此步驟之計算可由(5.1)、(2.3)，與(2.4)式求得。 

【步驟 5】：假設初始總熱傳係數 ,o assU  

本研究先假設初始總熱傳係數取代了一般先假設初始管長之設

計步驟，如此即可以常見之管長為設計變數。 

【步驟 6】：計算熱傳面積 oA  

在固定熱傳量的條件下，可依據(5.2)式求得所需之熱傳面積。 

【步驟 7】：計算管數 tN  

根據求出之熱傳面積，及已知之設計變數管長，管數可由下式求

得： 

o
t

o t

A
N

d Lπ
=                      (5.4) 

其中 Ao為熱傳面積，do為管外徑，Lt為管長。 

【步驟 8】：計算殼內徑 isD  

不同於一般設計流程，本研究根據步驟 7 所求得之管數，根據

Sinnott (2005)的方法，在已知管數與管間距比為定值的條件下，計算

最大管群外徑(outer tube limit diameter, Dotl)，其計算方法如下： 

* 1.25t
t

o

P
P

d
= =                      (5.5) 

11

1

n

t
otl o

N
D d

K

 
=  

 
                    (5.6) 

其中 Pt為管間距，do為管外徑，Nt為管數。K1與 n1可由表 5-3 查得。 
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本研究根據殼內徑與殼到管群的直徑空隙(shell to tube bundle 

diametrical clearance, ∆bb)關係圖(Hewitt et al., 1983)，利用MATLAB

進行多項式的曲線擬合(curve fitting)，擬合之方程式如下： 

4 3 20.0000000000006 0.0000000042 0.00000945

0.02355 25.60000000000009
bb is is is

is

D D D

D

∆ = − + −

+ +
    (5.7) 

其中 Dis為殼內徑。殼內徑於是可由下式求得： 

is otl bbD D= + ∆                      (5.8) 

    此步驟之設計流程如圖 5-7所示，首先假設最大管群外徑為初始

殼內徑，之後由方程式(5.7)求出殼到管群的直徑空隙，再經由(5.8)式

可得新的殼內徑，在疊代中以殼內徑之相對誤差(10-3)為收斂條件。 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 68

 

 

表 5-3 K1與 n1之數據 

Triangular pitch      

No. passes 1 2 4 6 8 

K1 0.3190 0.2490 0.1750 0.0743 0.0365 

n1 2.1420 2.2070 2.2850 2.4990 2.6750 

Square pitch      

No. passes 1 2 4 6 8 

K1 0.2150 0.1560 0.1580 0.0402 0.0331 

n1 2.2070 2.2910 2.2630 2.6170 2.6430 

 

 

 

圖 5-7 計算殼內徑設計流程 
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【步驟 9】：計算管側熱傳係數與殼側熱傳係數 

本研究採用之管側熱傳係數的計算關聯式如下： 

(a) Re 2100twhen ≤  

Seider-Tate關聯式：
1 3

Re Pr
1.86 t t i

t

t

d
Nu

L

 
=  

 
        (5.9) 

16

Re
t

t

f =                       (5.10) 

其中 di為管內徑(tube inside diameter)，Lt為管長，ft為 Fanning 摩擦因

子。 

(b) 42100 Re 10twhen < ≤  

Gnielinski關聯式：
( )( )

( ) ( )1 2 2 3

2 Re 1000 Pr

1 12.7 2 Pr 1

t t t

t

t t

f
Nu

f

−
=

+ −
      (5.11) 

( )
2

1.58ln Re 3.28t tf
−

= −                 (5.12) 

(c) 4 610 Re 5 10twhen < ≤ ×  

Petukhov-Popov關聯式：
( )

( ) ( )1 2 2 3

2 Re Pr

12.7 2 Pr 1

t t t

t

t t

f
Nu

C f
=

+ −
    (5.13) 

900 0.63
1.07

Re 1 10 Prt t

C
   

= + −   
+   

              (5.14) 

在求得 Nut後，即可由下式計算出管側熱傳係數： 

t t
t

i

Nu k
h

d
=                       (5.15) 

而殼側熱傳係數則可依據第二章的 Bell-Delaware方法求得。 

【步驟 10】：計算總熱傳係數 ,o calU  
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此步驟依據步驟 9所得之管側熱傳係數與殼側熱傳係數，即可利

用方程式(2.1)計算其總熱傳係數。 

【步驟 11】：判斷計算之總熱傳係數與假設之總熱傳係數其相對誤差

是否小於 10-3，若是則進行下一步驟，否則將以計算之總熱傳係數，

重複步驟 6到步驟 11 直至收斂為止。 

【步驟 12】：計算管側壓力降與殼側壓力降 

管側壓力降可由下式計算(KaKaç, and Liu, 2002)： 

2

, , , 4 2.5
2

t t
t total t t t r tp t

i t

L G
P P P N f

d ρ

 
∆ = ∆ + ∆ = + 

 
         (5.16) 

其中 ∆Pt, t與 ∆Pt, r為流體通過管群中造成的壓力損失與流體通過回轉

處造成的壓力損失，ρt為管側流體密度，Gt、∆Pt, t與 ∆Pt, r計算如下所

示： 

t
t

t

m
G

A
=

&
                       (5.17) 

2

, 4
2

t tp t
t t t

i t

L N G
P f

d ρ
∆ =                   (5.18) 

2

, 2.5
2

t
t r tp

t

G
P N

ρ
∆ =                    (5.19) 

其中 At為管群流道面積，可由下式求得： 

2

4
i t

t

tp

d N
A

N

π
=                      (5.20) 

此外殼側壓力降可根據第二章的 Bell-Delaware方法求得。 

【步驟 13】：計算交錯流動區域的流速與臨界流速 
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根據流體造成的震動之考量，此步驟依據 TEMA (2007)的方法來

計算交錯流動區域的流速(crossflow velocity, Vc)，以及交錯流動區域

的臨界流速(critical crossflow velocity, Vc, c)，計算公式將於附錄 C中做

詳細之介紹。 

【步驟 14】：計算熱傳面積增加比例 

根據文獻之歸納整理，殼管式熱交換器會因為積垢的影響，而導

致其熱傳量的下降，因此若要維持原有之熱傳量，則殼管式熱交換器

的熱傳面積必須適度的放大，而熱傳面積增加比例(percentage increase 

in heat transfer area, Aincrease)可由下式計算： 

o c
increase c f

c

A A
A U R

A

−
= =                  (5.21) 

其中 Ac為乾淨之熱傳面積，Uc為乾淨之總熱傳係數，Rf為總積垢污

阻，Uc與 Rf分別為： 

1
1c

f

o

U

R
U

=

−

                     (5.22) 

, ,

1 o
f

s f i t f

d
R

h d h
= +                    (5.23) 

其中 ht, f與 hs, f分別為管側積垢係數與殼側積垢係數。 

【步驟 15】：計算總年度成本 

總年度成本一般可分為建造成本(capital cost, Cc)與操作成本

(operating cost, Co)，其定義如下： 

c oTAC C C= +                     (5.24) 
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本研究依據 Purohit (1983)的方法來計算建造成本，可參照附錄 D。而

操作成本可由下式估算： 

o pC TP ec E= ⋅ ⋅                    (5.25) 

其中 TP 為年操作時數，ec 為每度電費，E∆P為泵功率，Ep可由下式

計算求得： 

, ,t t total s s total

p

t s

m P m P
E

ηρ ηρ

∆ ∆
= +

& &
               (5.26) 

其中 η為泵效率，案例中使用之參數為：TP = 8000 (h/yr)，ec = 0.1 

($/kW-h)與 η = 0.85。 

【步驟 16】：判斷此設計結果是否符合設計者所設定之範圍，若符合

則進行下一步驟，否則須將目標函數加上一懲罰函數再進行下一步

驟。 

本研究在此考量的限制式如下所示： 

管側壓力降限制式： , , max.t total tP P∆ ≤ ∆  

殼側壓力降限制式： , , max.s total sP P∆ ≤ ∆  

管側流速限制式：1.0 2.0m m
s stV≤ ≤  

殼側流速限制式：0.3 1.0m m
s ssV≤ ≤  

流體造成的震動限制式： ,c c cV V≤  

管長比限制式：5 10t

is

L

D
≤ ≤  

在殼管式熱交換器的設計上，高壓降會造成高流速，低壓降會造
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成低流速，而流速太低容易造成熱傳效率的下降與積垢的產生，反之

流速太高，則容易造成管群過大的震動，以及殼壁或管壁的侵蝕，故

若能限制壓力降與流速在一適宜範圍內，可更容易設計出最佳之殼管

式熱交換器。 

殼管式熱交換器殼側流場的流動相當複雜，其中交錯流動容易使

得管群遭受震動損害，甚至在操作與安全性方面皆受到影響，目前文

獻中對於殼管式熱交換器的震動考量著墨甚少，因此本研究乃依據

TEMA (2007)所制定的標準來規範吾人的設計。若交錯流動區域的流

速小於等於其臨界流速，則此設計的震動在其安全範圍之內。 

一般而言，管長與殼內徑的比值多在 5到 10之間，此乃避免過

大的殼內徑其管長卻過短，過小的殼內徑其管長卻過長，以致於產生

特殊形狀之殼管式熱交換器，圖 5-8為一般殼管式熱交換器其管長與

殼內徑關係圖，從圖中可知此設計範圍可由 3 到 15，不過基於最適

設計之考量，本研究限制其範圍為 5到 10之間。 

【步驟 17】：執行遺傳演算法操作，直至所設定之世代即停止，此時

之結果，即為設計者所能接受之設計。 
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圖 5-8 一般殼管式熱交換器其管長與殼內徑關係圖(Shah and Sekulić, 

2003) 
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圖 5-9本研究設計流程圖 
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5.3 殼管式熱交換器多目標最適化殼管式熱交換器多目標最適化殼管式熱交換器多目標最適化殼管式熱交換器多目標最適化 

本研究殼管式熱交換器的最適化目標函數為下列四種： 

1. 總年度成本(total annual cost, TAC) 

對於設計殼管式熱交換器來說，總年度成本是最重要之考量，不

論其效率有多好，若總年度成本超過決策者之預算，則此殼管式熱交

換器將不被接受，因此吾人將總年度成本設為本研究之目標函數。 

2. 殼側壓力降(shell-side pressure drop, ∆Ps) 

在殼側壓力降過大的情況下，會造成管群過大的震動與殼壁或管

壁的侵蝕，且操作成本也會隨之增加，所以有較低的殼側壓力降是本

研究追求的目標。 

3. 管側壓力降(tube-side pressure drop, ∆Pt) 

如同上述，在管側壓力降過大的情況下，也同樣會發生管群過大

的震動、管壁的侵蝕與操作成本的增加，因此本研究也必需考量管側

壓力降。 

4. 熱傳面積增加比例(percentage increase in heat transfer area, Aincrease) 

如果殼管式熱交換器在積垢後的效能與溫差要保持不變，則必需

將熱傳面積適度的放大，因此若熱傳面積增加比例越大，則代表此殼

管式熱交換器的積垢程度也越大，如此其清潔週期必然很短，因此較

低之熱傳面積增加比例是必須去考量的目標。 
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5.3.1 SPEA2 與與與與 NSGA2 參數設定參數設定參數設定參數設定 

本研究使用兩種遺傳演算法，分別為 SPEA2與 NSGA2，根據吾

人實際執行狀況，設定 SPEA2的參數為：N = 100，N = 100，T = 300，

Pool = N /2，Pc = 0.85，Pm = 0.05，ηc = 10，ηm = 10，而設定 NSGA2

的參數為：Np = 100，Gen = 300，Pool = Np/2，Pc = 0.85，Pm = 0.05，

ηc = 10，ηm = 10，其演算過程可參照圖 4-2與圖 4-3之流程圖。 

 

5.3.2 雙目標最適化雙目標最適化雙目標最適化雙目標最適化 

吾人對於前述之四種目標函數進行兩兩的雙目標最適化。總年度

成本一般可分為建造成本與操作成本，建造成本主要考量為熱傳面

積，操作成本主要考量為殼側與管側壓力降，而熱傳面積與壓力降為

一權衡關係(trade-off)，因為較高的壓力降代表其有較佳的熱傳效率，

在固定熱傳量的條件下，其會有較小的熱傳面積。一般來說，不含污

阻之總熱傳係數越大則其受積垢的影響也越大，積垢程度越嚴重，則

熱傳面積增加比例也要越大。根據上述之相對關係，在此考量的雙目

標為：總年度成本與殼側壓力降最適化，總年度成本與管側壓力降最

適化，總年度成本與熱傳面積增加比例最適化、殼側壓力降與熱傳面

積增加比例最適化，及管側壓力降與熱傳面積增加比例最適化。 
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5.3.2.1 總年度成本與殼側壓力降最適化總年度成本與殼側壓力降最適化總年度成本與殼側壓力降最適化總年度成本與殼側壓力降最適化 

在固定熱傳量的條件下，進行總年度成本與殼側壓力降之最適

化，來得到 Pareto最佳解，最適化數學模式可表示如下： 

 

目標函數
.

. s

Min TAC

Min P




∆
 

s.t.： , max. ,

, max.

, 1.0 2.0 ,

, 0.3 1.0 , 5 10

m m
s st t t c c c

m m
s ss s s t is

Thermal design equations

P P V V V

P P V L D




∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤


∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤ ≤

    (5.27) 

 

根據 SPEA2 之最適化結果，總年度成本的最大值為 33,552 

($/yr)，最小值為 28,690 ($/yr)，殼側壓力降的最大值為 7785 (Pa)，最

小值為 1592 (Pa)。而 NSGA2之最適化結果，總年度成本的最大值為

30,128 ($/yr)，最小值為 28,690 ($/yr)，殼側壓力降的最大值為 7785 

(Pa)，最小值為 2315 (Pa)。由圖 5-10與圖 5-11 皆可知，若要有較小

的總年度成本，相對的就會產生較高的殼側壓力降，反之，若要有較

小的殼側壓力降，則總年度成本就會上升。表 5-4 與表 5-5 分別為

SPEA2與 NSGA2之最適化結果。 
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圖 5-10 總年度成本與殼側壓力降最適化之結果(SPEA2) 
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圖 5-11 總年度成本與殼側壓力降最適化之結果(NSGA2) 
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表 5-4 總年度成本與殼側壓力降最適化之結果(SPEA2) 

SPEA2 

Min. 28,690 Min. 21,916 

Max. 33,552 Max. 38,463 
*

TAC  
($/yr) 

Avg. 30,081 

∆Pt 

(Pa) 
Avg. 32,714 

Min. 1592 Min. 15.1 

Max. 7785 Max. 22.1 
*

s∆P  

(Pa) Avg. 3776 

Aincrease 

(%) 
Avg. 19.8 

1 0 25 70 

2 0 30 5 

4 100 35 17 

6 0 40 8 

Ntp 

8 0 

BC 

(%) 

45 0 

96 0 30° 100 

120 0 
TLP 

90° 0 

144 100 0 0 

192 0 1 17 

Lt 

(inch) 

240 0 

Nss 

2 83 

Min. 0.20 0.75 100 

Max. 0.31 

do 

(inch) 1.00 0 Rcbs 

Avg. 0.27 0.065 100 

Min. 1.00 0.083 0 

Max. 1.60 

Twt 

(inch) 
0.109 0 Riobs 

Avg. 1.22    

*：Objective Function 1 = TAC, Objective Function 2 = ∆Ps 

Basis：Population size = 100 
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表 5-5 總年度成本與殼側壓力降最適化之結果(NSGA2) 

NSGA2 

Min. 28,690 Min. 31,808 

Max. 30,128 Max. 38,463 
*

TAC  
($/yr) 

Avg. 29,270 

∆Pt 

(Pa) 
Avg. 35,516 

Min. 2315 Min. 19.4 

Max. 7785 Max. 22.1 
*

s∆P  

(pa) Avg. 4360 

Aincrease 

(%) 
Avg. 21.0 

1 0 25 100 

2 0 30 0 

4 100 35 0 

6 0 40 0 

Ntp 

8 0 

BC 

(%) 

45 0 

96 0 30° 100 

120 0 
TLP 

90° 0 

144 100 0 0 

192 0 1 0 

Lt 

(inch) 

240 0 

Nss 

2 100 

Min. 0.20 0.75 100 

Max. 0.31 

do 

(inch) 1.00 0 Rcbs 

Avg. 0.27 0.065 100 

Min. 1.00 0.083 0 

Max. 1.60 

Twt 

(inch) 
0.109 0 Riobs 

Avg. 1.11    

*：Objective Function 1 = TAC, Objective Function 2 = ∆Ps 

Basis：Population size = 100 
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5.3.2.2 總年度成本與管側壓力降最適化總年度成本與管側壓力降最適化總年度成本與管側壓力降最適化總年度成本與管側壓力降最適化 

在固定熱傳量的條件下，進行總年度成本與管側壓力降之最適

化，來得到 Pareto最佳解，最適化數學模式可表示如下： 

 

目標函數
.

. t

Min TAC

Min P




∆
 

s.t.： , max. ,

, max.

, 1.0 2.0 ,

, 0.3 1.0 , 5 10

m m
s st t t c c c

m m
s ss s s t is

Thermal design equations

P P V V V

P P V L D




∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤


∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤ ≤

    (5.28) 

 

根據 SPEA2 之最適化結果，總年度成本的最大值為 33,766 

($/yr)，最小值為 28,811 ($/yr)，管側壓力降的最大值為 37,663 (Pa)，

最小值為 21,425 (Pa)。而 NSGA2之最適化結果，總年度成本的最大

值為 34,345 ($/yr)，最小值為 28,690 ($/yr)，管側壓力降的最大值為

38,463 (Pa)，最小值為 20,272 (Pa)。由圖 5-12與圖 5-13 皆可知，若

要有較小的總年度成本，相對的就會產生較高的管側壓力降，反之，

若要有較小的管側壓力降，則總年度成本就會上升。表 5-6 與表 5-7

分別為 SPEA2與 NSGA2之最適化結果。 
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圖 5-12 總年度成本與管側壓力降最適化之結果(SPEA2) 

2.8 2.9 3 3.1 3.2 3.3 3.4 3.5

x 10
4

2

2.2

2.4

2.6

2.8

3

3.2

3.4

3.6

3.8

4
x 10

4

Total annual cost, TAC ($/yr)

T
u
b
e
-s

id
e
 p

re
s
s
u
re

 d
ro

p
, 
∆

P
t 

(P
a
)

NSGA2

 

圖 5-13 總年度成本與管側壓力降最適化之結果(NSGA2) 
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表 5-6 總年度成本與管側壓力降最適化之結果(SPEA2) 

SPEA2 

Min. 28,811 Min. 1739 

Max. 33,766 Max. 6364 
*

TAC  
($/yr) 

Avg. 31,423 

∆Ps 

(Pa) 
Avg. 3147 

Min. 21,425 Min. 14.9 

Max. 37,663 Max. 21.8 
*

t∆P  

(Pa) Avg. 27,826 

Aincrease 

(%) 
Avg. 17.7 

1 0 25 19 

2 0 30 23 

4 100 35 31 

6 0 40 9 

Ntp 

8 0 

BC 

(%) 

45 18 

96 0 30° 100 

120 0 
TLP 

90° 0 

144 100 0 0 

192 0 1 95 

Lt 

(inch) 

240 0 

Nss 

2 5 

Min. 0.20 0.75 100 

Max. 0.29 

do 

(inch) 1.00 0 Rcbs 

Avg. 0.24 0.065 100 

Min. 1.00 0.083 0 

Max. 1.60 

Twt 

(inch) 
0.109 0 Riobs 

Avg. 1.18    

*：Objective Function 1 = TAC, Objective Function 2 = ∆Pt 

Basis：Population size = 100 
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表 5-7 總年度成本與管側壓力降最適化之結果(NSGA2) 

NSGA2 

Min. 28,690 Min. 1397 

Max. 34,345 Max. 7785 
*

TAC  
($/yr) 

Avg. 31,302 

∆Ps 

(Pa) 
Avg. 3014 

Min. 20,272 Min. 14.4 

Max. 38,463 Max. 22.1 
*

t∆P  

(Pa) Avg. 28,554 

Aincrease 

(%) 
Avg. 18.0 

1 0 25 30 

2 0 30 10 

4 100 35 12 

6 0 40 9 

Ntp 

8 0 

BC 

(%) 

45 39 

96 0 30 100 

120 0 
TLP 

90 0 

144 100 0 0 

192 0 1 25 

Lt 

(inch) 

240 0 

Nss 

2 75 

Min. 0.20 0.75 100 

Max. 0.30 

do 

(inch) 1.00 0 Rcbs 

Avg. 0.25 0.065 100 

Min. 1.00 0.083 0 

Max. 1.60 

Twt 

(inch) 
0.109 0 Riobs 

Avg. 1.47    

*：Objective Function 1 = TAC, Objective Function 2 = ∆Pt 

Basis：Population size = 100 
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5.3.2.3 總年度成本與總年度成本與總年度成本與總年度成本與熱傳面積增加比例熱傳面積增加比例熱傳面積增加比例熱傳面積增加比例最適化最適化最適化最適化 

在固定熱傳量的條件下，進行總年度成本與熱傳面積增加比例之

最適化，來得到 Pareto最佳解，最適化數學模式可表示如下： 

 

目標函數
.

. increase

Min TAC

Min A





 

s.t.： , max. ,

, max.

, 1.0 2.0 ,

, 0.3 1.0 , 5 10

m m
s st t t c c c

m m
s ss s s t is

Thermal design equations

P P V V V

P P V L D




∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤


∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤ ≤

    (5.29) 

 

根據 SPEA2 之最適化結果，總年度成本的最大值為 37,004 

($/yr)，最小值為 31,217 ($/yr)，熱傳面積增加比例的最大值為 20.0 

(%)，最小值為 13.7 (%)。而 NSGA2之最適化結果，總年度成本的最

大值為 33,746 ($/yr)，最小值為 28,690 ($/yr)，熱傳面積增加比例的最

大值為 22.1 (%)，最小值為 15.0 (%)。由圖 5-14與圖 5-15 皆可知，若

要有較小的總年度成本，相對的就需要較高的熱傳面積增加比例，反

之，若要有較低的熱傳面積增加比例，則總年度成本就會上升。表

5-8與表 5-9分別為 SPEA2與 NSGA2之最適化結果。 

 

 

 

 



 87

2.8 2.9 3 3.1 3.2 3.3 3.4 3.5 3.6 3.7 3.8

x 10
4

13

14

15

16

17

18

19

20

21

22

23

Total annual cost, TAC ($/yr)

P
e
rc

e
n
ta

g
e
 i
n
c
re

a
s
e
 i
n
 h

e
a
t 

tr
a
n
s
fe

r 
a
re

a
, 

A
in

c
re

a
s
e
 (

%
)

SPEA2

 

圖 5-14 總年度成本與熱傳面積增加比例最適化之結果(SPEA2) 
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圖 5-15 總年度成本與熱傳面積增加比例最適化之結果(NSGA2) 
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表 5-8 總年度成本與熱傳面積增加比例最適化之結果(SPEA2) 

SPEA2 

Min. 31,217 Min. 1423 

Max. 37,004 Max. 6411 
*

TAC  
($/yr) 

Avg. 34,005 

∆Ps 

(Pa) 
Avg. 2934 

Min. 13.7 Min. 17,081 

Max. 20.0 Max. 30,163 
*

increaseA  

(%) Avg. 16.6 

∆Pt 

(Pa) 
Avg. 22,905 

1 0 25 29 

2 0 30 17 

4 100 35 19 

6 0 40 13 

Ntp 

8 0 

BC 

(%) 

45 22 

96 0 30° 100 

120 0 
TLP 

90° 0 

144 0 0 0 

192 100 1 75 

Lt 

(inch) 

240 0 

Nss 

2 25 

Min. 0.20 0.75 0 

Max. 0.28 

do 

(inch) 1.00 100 Rcbs 

Avg. 0.23 0.065 0 

Min. 1.00 0.083 100 

Max. 1.60 

Twt 

(inch) 
0.109 0 Riobs 

Avg. 1.19    

*：Objective Function 1 = TAC, Objective Function 2 = Aincrease 

Basis：Population size = 100 
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表 5-9 總年度成本與熱傳面積增加比例最適化之結果(NSGA2) 

NSGA2 

Min. 28,690 Min. 1751 

Max. 33,746 Max. 7785 
*

TAC  
($/yr) 

Avg. 31,059 

∆Ps 

(Pa) 
Avg. 3324 

Min. 15.0 Min. 21,506 

Max. 22.1 Max. 38,463 
*

increaseA  

(%) Avg. 18.3 

∆Pt 

(Pa) 
Avg. 29,194 

1 0 25 31 

2 0 30 6 

4 100 35 19 

6 0 40 19 

Ntp 

8 0 

BC 

(%) 

45 25 

96 0 30° 100 

120 0 
TLP 

90° 0 

144 100 0 0 

192 0 1 49 

Lt 

(inch) 

240 0 

Nss 

2 51 

Min. 0.20 0.75 100 

Max. 0.31 

do 

(inch) 1.00 0 Rcbs 

Avg. 0.25 0.065 100 

Min. 1.00 0.083 0 

Max. 1.38 

Twt 

(inch) 
0.109 0 Riobs 

Avg. 1.13    

*：Objective Function 1 = TAC, Objective Function 2 = Aincrease 

Basis：Population size = 100 
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5.3.2.4 殼側壓力降與殼側壓力降與殼側壓力降與殼側壓力降與熱傳熱傳熱傳熱傳面積增加比例面積增加比例面積增加比例面積增加比例最適化最適化最適化最適化 

在固定熱傳量的條件下，進行殼側壓力降與熱傳面積增加比例之

最適化，來得到 Pareto最佳解，最適化數學模式可表示如下： 

 

目標函數
.

.
s

increase

Min P

Min A

∆



 

s.t.： , max. ,

, max.

, 1.0 2.0 ,

, 0.3 1.0 , 5 10

m m
s st t t c c c

m m
s ss s s t is

Thermal design equations

P P V V V

P P V L D




∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤


∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤ ≤

    (5.30) 

 

由圖 5-16與圖 5-17可知得到的是絕對最佳解，而非一組 Pareto

最佳解，即殼側壓力降與熱傳面積增加比例會同步優化，同時得到最

小的殼側壓力降與最小的熱傳面積增加比例。根據 SPEA2 之最適化

結果，殼側壓力降為 1424 (Pa)，熱傳面積增加比例為 13.7 (%)。而

NSGA2之最適化結果，殼側壓力降為 1213 (Pa)，熱傳面積增加比例

為 14.9 (%)。 
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圖 5-16 殼側壓力降與熱傳面積增加比例最適化之結果(SPEA2) 
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圖 5-17 殼側壓力降與熱傳面積增加比例最適化之結果(NSGA2) 
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5.3.2.5 管側壓力降與管側壓力降與管側壓力降與管側壓力降與熱傳面積增加比例熱傳面積增加比例熱傳面積增加比例熱傳面積增加比例最適化最適化最適化最適化 

在固定熱傳量的條件下，進行管側壓力降與熱傳面積增加比例之

最適化，來得到 Pareto最佳解，最適化數學模式可表示如下： 

 

目標函數
.

.
t

increase

Min P

Min A

∆



 

s.t.： , max. ,

, max.

, 1.0 2.0 ,

, 0.3 1.0 , 5 10

m m
s st t t c c c

m m
s ss s s t is

Thermal design equations

P P V V V

P P V L D




∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤


∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤ ≤

    (5.31) 

 

由圖 5-18與圖 5-19可知得到的是絕對最佳解，而非一組 Pareto

最佳解，即管側壓力降與熱傳面積增加比例會同步優化，同時得到最

小的管側壓力降與最小的熱傳面積增加比例。根據 SPEA2 之最適化

結果，管側壓力降為 15,677 (Pa)，熱傳面積增加比例為 13.0 (%)。而

NSGA2之最適化結果，管側壓力降為 15,677 (Pa)，熱傳面積增加比

例為 13.0 (%)。 
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圖 5-18 管側壓力降與熱傳面積增加比例最適化之結果(SPEA2) 
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圖 5-19 管側壓力降與熱傳面積增加比例最適化之結果(NSGA2) 
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5.4 結果討論結果討論結果討論結果討論 

在本章中，吾人對於殼管式熱交換器進行雙目標的設計最適化，

以下將針對不同目標最適化之結果作一討論。 

1. 文獻中一般皆考量殼側與管側壓力降在可允許的最大壓力降之

情況下，進行單目標規劃總年度成本之最小化，其結果即為本研

究雙目標規劃 Pareto解鋒面邊界之解，如圖 5-20所示。 
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圖 5-20 Pareto解鋒面邊界之解 

 

而由圖 5-10、圖 5-11、圖 5-12 與圖 5-13 可知除了此解，Pareto

解鋒面上尚有許多解可供決策者選擇，不同於一般決策者僅選擇
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解 Pareto鋒面邊界之解，而吾人若依據圖 5-16、圖 5-17、圖 5-18

與圖 5-19，可知殼側壓力降與管側壓力降皆正比於熱傳面積增加

比例，所以若決策者選擇 Pareto解鋒面邊界之解，勢必面臨積垢

之問題，而必須增加其清洗頻率。 

2. 總年度成本一般可分為建造成本與操作成本，建造成本主要考量

為熱傳面積，操作成本主要考量為殼側與管側壓力降，而建造成

本佔總年度成本的比例，一般來說會高於操作成本所佔之比例，

且熱傳面積與壓力降為一權衡關係(trade-off)，因為較高的壓力降

代表其有較佳的熱傳效率，在固定熱傳量的條件下，其會有較小

的熱傳面積，綜合上述可預期總年度成本隨殼側與管側壓力降增

加而減少，而圖 5-10、圖 5-11、圖 5-12與圖 5-13之結果即符合

此預測。 

3. 根據圖 5-14 與圖 5-15 可知總年度成本與熱傳面積增加比例為一

負相關的關係，因為總年度成本主要的考量為熱傳面積，當不含

污阻之總熱傳係數越大，即代表不考量污阻之熱傳面積越小，但

其受積垢的影響也會越大，積垢程度越嚴重，則增加熱傳面積之

比例亦隨之增加。 

4. 本章使用兩種遺傳演算法，分別為 SPEA2與 NSGA2，在實際執

行上可發現 NSGA2 的收斂性較佳，而執行效率則以 SPEA2 較
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快，本研究在此案例使用含 Intel CoreTM 2 Duo T7250 2.00GHz處

理器之 P.C.，在執行上 SPEA2平均耗費 CPU 1.87分鐘，而NSGA2

平均耗費 CPU 2.34分鐘。 
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第六章第六章第六章第六章 案例案例案例案例 2 ― 含不確定性之殼管式熱交換含不確定性之殼管式熱交換含不確定性之殼管式熱交換含不確定性之殼管式熱交換

器多目標最適設計器多目標最適設計器多目標最適設計器多目標最適設計 

 

6.1 案例介紹案例介紹案例介紹案例介紹 

多年前，由於對空氣污染的要求，禁止在汽油中添加四乙基鉛，

於是對於不含鉛的辛烷值增進劑需求大增，其中尤以甲基第三丁基醚

(methyl tertiary-butyl ether, MTBE)為主。MTBE為含有氧的醚類，除

了能增加辛烷值之外，目前認為在汽油中含有氧，可使汽油燃燒更完

全而達到減少空氣污染之目的。MTBE是異丁烯和甲醇以離子交換樹

脂為催化劑反應後所得之產品，其反應式如下： 

( ) ( )3 2 3 3 32 3

Ion Exchanger Resin

methanolisobutylene MTBE

CH C CH CH OH CH COCH= + � � � � � � � � ��� � � � � � � � ��     (6.1) 

MTBE是近年來產量增加最快的化學品，因此其反應物異丁烯的

需求量大增，甚至超過流動床觸媒裂解(fluidized catalytic cracking, 

FCC)所能供應的量，故而 C4間的轉換為目前工業上之重要製程，其

轉換途徑如圖 6-1所示。 

 

圖 6-1 C4間轉換途徑示意圖 
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上圖中正丁烷異構化為異丁烷的製程，其中之進料/反應流出物

流熱交換器(feed-effluent heat exchanger, FEHE)即為本研究所探討之

案例，其製程流程圖可參見圖 6-2表示之，以下將詳述此製程。 

 

 

圖 6-2 正丁烷異構化製程流程圖(Luyben et al., 1999) 

 

製程中的進料為丙烷、正丁烷、異丁烷與異戊烷所組成的混合流

體，在進入去異丁烷塔(deisobutanizer column, DIB column)之後，包

含丙烷與異丁烷等輕成分會從塔頂分離，重成分的正丁烷與異戊烷則

為塔底產物，但因為正丁烷與異丁烷的相對揮發度非常接近 1，所以
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DIB column 必需有較多的板數與較高的回流比來增加其分離效能，

其塔頂即為此製程之目標產物異丁烷，塔底之流體則進入排空塔

(purge column)將不純物異戊烷由塔底排出，塔頂的流體則進入 FEHE

單元，將從排空塔塔頂流出的低溫回收物流與從柱塞流反應器

(plug-flow reactor)流出的高溫反應產物作有效之熱能回收，以減低下

一單元加熱爐(furnace)之燃料花費，反應物流在進入加熱爐之後由液

相變化為氣相，再進入反應器進行正丁烷異構化為異丁烷的氣相反

應，反應流出物流回流至 FEHE進行前述之熱能回收後，再經由冷凝

器(condenser)冷凝為液體再回到 DIB column 分離出目標產物異丁

烷。本研究將此製程中之 FEHE採用殼管式熱交換器，並探討其含不

確定性之多目標最適化設計問題。 

 

6.2 含不確定性之殼管式熱交換器設計流程含不確定性之殼管式熱交換器設計流程含不確定性之殼管式熱交換器設計流程含不確定性之殼管式熱交換器設計流程 

根據 Luyben et al. (1999)的異構化製程(isomerization process)，其

FEHE系統為工業上常見之設計，因此如何使其在較低的投資成本下

有良好的熱能回收與較少的清洗頻率為重要之目標。本研究為確定此

案例能使用 Bell-Delaware 方法去設計，以下將利用 ChemCAD 模擬

此案例。 
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6.2.1 系統分析系統分析系統分析系統分析 

模擬模擬模擬模擬 FEHE系統系統系統系統 

根據 Bell-Delaware 方法的設計限制上，其只適用於單相(single 

phase)之工作流體，因此必需先利用 ChemCAD模擬確認工作流體於

設定之目標出口溫度下，不會在殼管式熱交換器中發生相變化，FEHE

系統之設計條件與示意圖分別於表 6-1與圖 6-3中。 

 

表 6-1 FEHE系統設計條件(Luyben et al., 1999) 

 FEHE inlet  Reactor outlet 

Flow rate (lbmole/h) 870  870 

Mole fraction C3 0  0 

Mole fraction iC4 0.17  0.59 

Mole fraction nC4 0.82  0.40 

Mole fraction iC5 0.01  0.01 

Temperature ( o F ) 120  420 

Pressure (psia) 685  650 

Hot fluid outlet temperature : TTarget = 295 o F  

Conversion : X = 0.512 

 

 

圖 6-3 FEHE系統示意圖 
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在 ChemCAD模擬中，因為此系統工作流體的成分均為碳氫化合

物，所以根據 Carlson (1996)的規則，選擇 Peng-Robinson為此系統之

熱力學模式，而在 FEHE系統中，其冷流(cold fluid)為從排空塔塔頂

流出的低溫流體，熱流(hot fluid)為從柱塞流反應器流出的高溫流體，

模擬之結果如表 6-2所示。 

 

表 6-2 FEHE系統模擬結果 

 
Cold fluid 

inlet 
Cold fluid 

outlet 
Hot fluid 

inlet 
Hot fluid 

outlet 

Flow rate (lbmole/h) 870.0000 870.0000 870.0000 870.0000 

Temperature ( o F ) 120.0000 292.1493 422.0840 295.0000 

Pressure (psia) 685.0000 675.0000 650.0000 640.0000 

Vapor mole fraction 0.0000 0.0000 1.0000 1.0000 

Density (lb/ft3) 33.6429 19.6725 5.5854 18.3667 

— Vapor only —     

Heat Capacity (Btu/lbmole- o F )   41.5077 86.3082 

Viscosity (cp)   0.0152 0.0319 

Thermal conductivity (Btu/h-ft- o F )   0.0266 0.0318 

— Liquid only —     

Heat Capacity (Btu/lbmole- o F ) 35.4899 61.5210   

Viscosity (cp) 0.1404 0.0448   

Thermal conductivity (Btu/h-ft- o F ) 0.0538 0.0294   

Component mole fractions     

Propane 0.000000 0.000000 0.000000 0.000000 

Isobutane 0.170000 0.170000 0.590002 0.590002 

N-butane 0.820000 0.820000 0.399998 0.399998 

Isopentane 0.010000 0.010000 0.010000 0.010000 
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從表 6-2可知冷流在進口端之溫度 120 o F與壓力 685 psia的狀態

下為液體，且其在殼管式熱交換器中不會發生相變化，而熱流在進口

端之溫度 422.084 o F與壓力 650 psia的狀態下為氣體，同樣其在殼管

式熱交換器中也不會發生相變化，此結果符合前述之設計限制，只適

用於單相之工作流體，因此確定此案例能使用 Bell-Delaware 方法來

設計。 

 

敏感度分析敏感度分析敏感度分析敏感度分析 

在 FEHE 系統中，工作流體進入 PFR 進行正丁烷異構化為異丁

烷的氣相反應，此氣相反應必需加入觸媒以提高反應速率，觸媒活性

(catalyst activity)常會隨時間增加而逐漸衰退(Fogler, 2006)，如圖 6-4

所示，觸媒活性可定義為觸媒使用時間 t的觸媒反應速率與時間 t = 0

的新鮮觸媒反應速率之比值，可以下式表示： 

( )
( )

( )0
A

A

r t
a t

r t

′−
=

′− =
                    (6.2) 

 

圖 6-4 觸媒活性與時間關係圖(Fogler, 2006) 
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一般來說，導致觸媒失活(catalyst deactivation)的情況有以下三

種：老化(aging)，毒化(poisoning)與結焦(coking)，其皆會減少觸媒之

活性點(active site)進而影響反應之轉化率(conversion)。本研究根據上

述之考量，設定轉化率為 0.512 ± 5 %，之後利用漢姆斯里序列抽樣法

在此區間內抽樣 100點，並將其由均一分布轉換為高斯分布。此數據

經由敏感度分析(sensitivity analysis)可得各轉化率下對應之反應器出

口流體溫度與熱容，而此溫度與熱容即可視為 FEHE系統熱流的不確

定性，敏感度分析之結果見於附錄 E中。 

 

6.2.2 設計流程設計流程設計流程設計流程 

在文獻中以往設計殼管式熱交換器時，往往忽略不確定性對於設

計之影響，因此本研究根據敏感度分析之結果，考量熱流進口端的溫

度與熱容之不確定性，並在熱流出口溫度達到設計之目標溫度的條件

下，設計出最適之殼管式熱交換器。 

因為 FEHE系統納入不確定性之考量，所以在設計上對於熱傳面

積之選擇為考量所有不確定性參數下，尋求所需之最大熱傳面積，即

此熱傳面積能處理所有不確定性參數之影響，但此設計會造成傳送過

多熱量之可能，導致熱流出口端溫度過低而達不到所設計之目標溫

度，因此必需在殼管式熱交換器上安裝旁路(bypass)，以調整流體進
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入殼管式熱交換器之流量，使旁路和殼管式熱交換器出口端之流體混

合後，可達設計之目標溫度，表 6-3 與圖 6-5 分別為含不確定性之

FEHE系統的設計條件與製程流程圖，其中表 6-3中流體之物性為表

6-2進口與出口端物性之平均值。 

 

 

表 6-3 含不確定性之 FEHE系統設計條件 

 Cold fluid  Hot fluid 

Flow rate (lbmole/h) 870  870 

Heat capacity (Btu/lbmole- o F ) 35.4899  ,
in

t iCp%  

Viscosity (cP) 0.1404  0.0152 

Density (lb/ft3) 33.6429  5.5854 

Temperature ( o F ) 120/-  ,
in

t iT% /295 

Operating pressure (psia) 685  650 

Allowable pressure drop (psia) 11.6032  11.6032 

Thermal Conductivity (Btu/h-ft- o F ) 0.0538  0.0266 

Fouling resistance (h-ft2- o F /Btu) 0.000587  0.000587 
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圖 6-5 含不確定性之 FEHE系統製程示意圖 

 

此案例之冷流與熱流的溫差過大，勢必面臨不均勻膨脹所產生過

大的熱應力，所以吾人在此決定使用浮動頭型殼管式熱交換器(即

AES type)。在殼管式熱交換器的設計上，高壓流體應置於管側，而

低壓流體應至於殼側，因為高壓殼體在成本上甚為昂貴，但因此案例

之兩側流體皆為高壓，因此吾人依據溫度之考量，將冷流置於殼側，

熱流置於管側，因為如此設計可以降低由殼體對外界之熱散失。在含

不確定性之 FEHE系統設計流程上，熱流進口端的溫度與熱容之不確

定性參數共有 100組，將各組依序代入設計流程中計算其相對應之幾

何變數(geometry variables)與熱傳面積，再從此些熱傳面積中找出最

大之熱傳面積，之後設定此最大熱傳面積之幾何變數為 FEHE系統的

幾何架構，根據此幾何架構計算其目標函數。圖 6-6 即為含不確定性

之 FEHE系統設計流程圖，其中部分流程可參考第五章之描述。 
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圖 6-6 含不確定性之 FEHE系統設計流程圖 
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6.3 含不確定性之殼管式熱交換器多目標最適化含不確定性之殼管式熱交換器多目標最適化含不確定性之殼管式熱交換器多目標最適化含不確定性之殼管式熱交換器多目標最適化 

 

本研究含不確定性之殼管式熱交換器的最適化目標函數，分別

為：總年度成本、殼側壓力降、管側壓力降與熱傳面積增加比例。上

述各目標函數之介紹可參照第五章之描述。 

 

6.3.1 SPEA2 與與與與 NSGA2 參數設定參數設定參數設定參數設定 

根據前述所建立之 FEHE系統，採用 SPEA2與 NSGA2進行最適

化，經過實際執行狀況後，設定 SPEA2的參數為：N = 50，N = 50，

T = 300，Pool = N /2，Pc = 0.85，Pm = 0.05，ηc = 10，ηm = 10，而設

定 NSGA2的參數為：Np = 50，Gen = 300，Pool = Np/2，Pc = 0.85，

Pm = 0.05，ηc = 10，ηm = 10，其演算過程可參照圖 4-2與圖 4-3之流

程圖。 

 

6.3.2 雙目標最適化雙目標最適化雙目標最適化雙目標最適化 

吾人對於前述之四種目標函數進行兩兩的雙目標最適化。根據各

目標函數彼此之相對關係在此考量的為：總年度成本與殼側壓力降最

適化，總年度成本與管側壓力降最適化，總年度成本與熱傳面積增加

比例最適化、殼側壓力降與熱傳面積增加比例最適化及管側壓力降與

熱傳面積增加比例最適化，以下將進行雙目標最適化。 
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6.3.2.1 含不確定性之總年度成本與殼側壓力含不確定性之總年度成本與殼側壓力含不確定性之總年度成本與殼側壓力含不確定性之總年度成本與殼側壓力降最適化降最適化降最適化降最適化 

在固定熱傳量的條件下，進行含不確定性之總年度成本與殼側壓

力降最適化，來得到 Pareto最佳解，最適化數學模式可表示如下： 

 

目標函數
( )

( )
, ,

, ,

. ,

. ,

in in

t i t i

in in

s t i t i

Min TAC T Cp

Min P T Cp





∆

%%

%%
 

s.t.： , max. ,

, max.

, 1.0 2.0 ,

, 0.3 1.0 , 5 10

m m
s st t t c c c

m m
s ss s s t is

Thermal design equations

P P V V V

P P V L D




∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤


∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤ ≤

    (6.3) 

 

根據 SPEA2 之最適化結果，總年度成本的最大值為 54,834 

($/yr)，最小值為 52,053 ($/yr)，殼側壓力降的最大值為 6673 (Pa)，最

小值為 1229 (Pa)。而 NSGA2之最適化結果，總年度成本的最大值為

41,497 ($/yr)，最小值為 38,598 ($/yr)，殼側壓力降的最大值為 9113 

(Pa)，最小值為 1865 (Pa)。由圖 6-7與圖 6-8 皆可知，若要有較小的

總年度成本，相對的就會產生較高的殼側壓力降，反之，若要有較小

的殼側壓力降，則總年度成本就會上升。表 6-4與表 6-5分別為 SPEA2

與 NSGA2之最適化結果。 
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圖 6-7 含不確定性之總年度成本與殼側壓力降最適化結果(SPEA2) 
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圖 6-8 含不確定性之總年度成本與殼側壓力降最適化結果(NSGA2) 
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表 6-4 含不確定性之總年度成本與殼側壓力降最適化結果(SPEA2) 

SPEA2 

Min. 52,053 Min. 20,303 

Max. 54,834 Max. 23,580 
*

TAC  
($/yr) 

Avg. 53,082 

∆Pt 

(Pa) 
Avg. 22,352 

Min. 1229 Min. 63.3 

Max. 6673 Max. 76.6 
*

s∆P  

(Pa) Avg. 3486 

Aincrease 

(%) 
Avg. 71.3 

1 0 25 50 

2 0 30 0 

4 0 35 0 

6 50 40 0 

Ntp 

8 0 

BC 

(%) 

45 0 

96 0 30° 0 

120 0 
TLP 

90° 50 

144 0 0 0 

192 50 1 0 

Lt 

(inch) 

240 0 

Nss 

2 50 

Min. 0.20 0.75 50 

Max. 0.41 

do 

(inch) 1.00 0 Rcbs 

Avg. 0.30 0.065 50 

Min. 1.00 0.083 0 

Max. 1.60 

Twt 

(inch) 
0.109 0 Riobs 

Avg. 1.15    

*：Objective Function 1 = TAC, Objective Function 2 = ∆Ps 

Basis：Population size = 50 
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表 6-5 含不確定性之總年度成本與殼側壓力降最適化結果(NSGA2) 

NSGA2 

Min. 38,598 Min. 12,129 

Max. 41,497 Max. 15,755 
*

TAC  
($/yr) 

Avg. 39,574 

∆Pt 

(Pa) 
Avg. 14,420 

Min. 1865 Min. 65.2 

Max. 9113 Max. 83.3 
*

s∆P  

(pa) Avg. 5365 

Aincrease 

(%) 
Avg. 76.5 

1 0 25 50 

2 0 30 0 

4 50 35 0 

6 0 40 0 

Ntp 

8 0 

BC 

(%) 

45 0 

96 0 30° 50 

120 0 
TLP 

90° 0 

144 0 0 0 

192 50 1 0 

Lt 

(inch) 

240 0 

Nss 

2 50 

Min. 0.34 0.75 50 

Max. 0.67 

do 

(inch) 1.00 0 Rcbs 

Avg. 0.45 0.065 50 

Min. 1.00 0.083 0 

Max. 1.35 

Twt 

(inch) 
0.109 0 Riobs 

Avg. 1.08    

*：Objective Function 1 = TAC, Objective Function 2 = ∆Ps 

Basis：Population size = 50 
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6.3.2.2 含不確定性之總年度成本與管側壓力降最適化含不確定性之總年度成本與管側壓力降最適化含不確定性之總年度成本與管側壓力降最適化含不確定性之總年度成本與管側壓力降最適化 

在固定熱傳量的條件下，進行含不確定性之總年度成本與管側壓

力降最適化，來得到 Pareto最佳解，最適化數學模式可表示如下： 

 

目標函數
( )

( )
, ,

, ,

. ,

. ,

in in

t i t i

in in

t t i t i

Min TAC T Cp

Min P T Cp





∆

%%

%%
 

s.t.： , max. ,

, max.

, 1.0 2.0 ,

, 0.3 1.0 , 5 10

m m
s st t t c c c

m m
s ss s s t is

Thermal design equations

P P V V V

P P V L D




∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤


∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤ ≤

    (6.4) 

 

根據 SPEA2 之最適化結果，總年度成本的最大值為 52,847 

($/yr)，最小值為 50,064 ($/yr)，管側壓力降的最大值為 13,564 (Pa)，

最小值為 10,323 (Pa)。而 NSGA2之最適化結果，總年度成本的最大

值為 43,455 ($/yr)，最小值為 40,595 ($/yr)，管側壓力降的最大值為

12,735 (Pa)，最小值為 9139 (Pa)。由圖 6-9與圖 6-10 皆可知，若要有

較小的總年度成本，相對的就會產生較高的殼側壓力降，反之，若要

有較小的殼側壓力降，則總年度成本就會上升。表 6-6與表 6-7分別

為 SPEA2與 NSGA2之最適化結果。 
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圖 6-9 含不確定性之總年度成本與管側壓力降最適化結果(SPEA2) 
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圖 6-10 含不確定性之總年度成本與管側壓力降最適化結果(NSGA2) 
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表 6-6 含不確定性之總年度成本與管側壓力降最適化結果(SPEA2) 

SPEA2 

Min. 50,064 Min. 1869 

Max. 52,847 Max. 8352 
*

TAC  
($/yr) 

Avg. 51,098 

∆Ps 

(Pa) 
Avg. 4537 

Min. 10,323 Min. 67.3 

Max. 13,564 Max. 80.6 
*

t∆P  

(Pa) Avg. 12,339 

Aincrease 

(%) 
Avg. 75.4 

1 0 25 15 

2 0 30 9 

4 50 35 6 

6 0 40 12 

Ntp 

8 0 

BC 

(%) 

45 8 

96 0 30° 0 

120 0 
TLP 

90° 50 

144 0 0 20 

192 50 1 19 

Lt 

(inch) 

240 0 

Nss 

2 11 

Min. 0.20 0.75 50 

Max. 0.42 

do 

(inch) 1.00 0 Rcbs 

Avg. 0.27 0.065 50 

Min. 1.00 0.083 0 

Max. 1.60 

Twt 

(inch) 
0.109 0 Riobs 

Avg. 1.27    

*：Objective Function 1 = TAC, Objective Function 2 = ∆Pt 

Basis：Population size = 50 
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表 6-7 含不確定性之總年度成本與管側壓力降最適化結果(NSGA2) 

NSGA2 

Min. 40,595 Min. 2165 

Max. 43,455 Max. 9453 
*

TAC  
($/yr) 

Avg. 41,564 

∆Ps 

(Pa) 
Avg. 5788 

Min. 9139 Min. 54.6 

Max. 12,735 Max. 73.8 
*

t∆P  

(Pa) Avg. 11,452 

Aincrease 

(%) 
Avg. 67.7 

1 0 25 15 

2 0 30 10 

4 50 35 8 

6 0 40 7 

Ntp 

8 0 

BC 

(%) 

45 10 

96 0 30 0 

120 0 
TLP 

90 50 

144 0 0 17 

192 50 1 20 

Lt 

(inch) 

240 0 

Nss 

2 13 

Min. 0.20 0.75 50 

Max. 0.47 

do 

(inch) 1.00 0 Rcbs 

Avg. 0.31 0.065 50 

Min. 1.00 0.083 0 

Max. 1.60 

Twt 

(inch) 
0.109 0 Riobs 

Avg. 1.37    

*：Objective Function 1 = TAC, Objective Function 2 = ∆Pt 

Basis：Population size = 50 
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6.3.2.3 含不確定性之總年度成本與含不確定性之總年度成本與含不確定性之總年度成本與含不確定性之總年度成本與熱傳面積增加比例熱傳面積增加比例熱傳面積增加比例熱傳面積增加比例最適化最適化最適化最適化 

在固定熱傳量的條件下，進行含不確定性之總年度成本與熱傳面

積增加比例最適化，來得到 Pareto最佳解，最適化數學模式可表示如

下： 

 

目標函數
( )

( )
, ,

, ,

. ,

. ,

in in

t i t i

in in

increase t i t i

Min TAC T Cp

Min A T Cp






%%

%%
 

s.t.： , max. ,

, max.

, 1.0 2.0 ,

, 0.3 1.0 , 5 10

m m
s st t t c c c

m m
s ss s s t is

Thermal design equations

P P V V V

P P V L D




∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤


∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤ ≤

    (6.5) 

 

根據 SPEA2 之最適化結果，總年度成本的最大值為 51,292 

($/yr)，最小值為 49,053 ($/yr)，熱傳面積增加比例的最大值為 66.6 

(%)，最小值為 55.6 (%)。而 NSGA2之最適化結果，總年度成本的最

大值為 43,973 ($/yr)，最小值為 41,598 ($/yr)，熱傳面積增加比例的最

大值為 73.3 (%)，最小值為 57.7 (%)。由圖 6-11與圖 6-12 皆可知，若

要有較小的總年度成本，相對的就需要較高的熱傳面積增加比例，反

之，若要有較低的熱傳面積增加比例，則總年度成本就會上升。表

6-8與表 6-9分別為 SPEA2與 NSGA2之最適化結果。 
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圖 6-11 含不確定性之總年度成本與熱傳面積增加比例最適化結果

(SPEA2) 

4 4.2 4.4 4.6 4.8 5 5.2

x 10
4

54

56

58

60

62

64

66

68

70

72

74

Total annual cost, TAC ($/yr)

P
e
rc

e
n
ta

g
e
 i
n
c
re

a
s
e
 i
n
 h

e
a
t 

tr
a
n
s
fe

r 
a
re

a
, 

A
in

c
re

a
s
e
 (

%
)

NSGA2

 

圖 6-12 含不確定性之總年度成本與熱傳面積增加比例最適化結果

(NSGA2) 
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表 6-8 含不確定性之總年度成本與熱傳面積增加比例最適化結果

(SPEA2) 

SPEA2 

Min. 49,053 Min. 1465 

Max. 51,292 Max. 6673 
*

TAC  
($/yr) 

Avg. 49,860 

∆Ps 

(Pa) 
Avg. 3783 

Min. 55.6 Min. 20,987 

Max. 66.6 Max. 23,580 
*

increaseA  

(%) Avg. 62.4 

∆Pt 

(Pa) 
Avg. 22,608 

1 0 25 0 

2 0 30 0 

4 50 35 0 

6 0 40 42 

Ntp 

8 0 

BC 

(%) 

45 8 

96 0 30° 0 

120 0 
TLP 

90° 50 

144 0 0 23 

192 50 1 27 

Lt 

(inch) 

240 0 

Nss 

2 0 

Min. 0.20 0.75 50 

Max. 0.49 

do 

(inch) 1.00 0 Rcbs 

Avg. 0.33 0.065 50 

Min. 1.00 0.083 0 

Max. 1.60 

Twt 

(inch) 
0.109 0 Riobs 

Avg. 1.47    

*：Objective Function 1 = TAC, Objective Function 2 = Aincrease 

Basis：Population size = 50 
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表 6-9 含不確定性之總年度成本與熱傳面積增加比例最適化結果

(NSGA2) 

NSGA2 

Min. 41,598 Min. 2241 

Max. 43,973 Max. 9433 
*

TAC  
($/yr) 

Avg. 42,422 

∆Ps 

(Pa) 
Avg. 5655 

Min. 57.7 Min. 12,638 

Max. 73.3 Max. 15,874 
*

increaseA  

(%) Avg. 67.4 

∆Pt 

(Pa) 
Avg. 14,606 

1 0 25 14 

2 0 30 9 

4 50 35 14 

6 0 40 13 

Ntp 

8 0 

BC 

(%) 

45 0 

96 0 30° 0 

120 0 
TLP 

90° 50 

144 0 0 0 

192 50 1 17 

Lt 

(inch) 

240 0 

Nss 

2 33 

Min. 0.20 0.75 50 

Max. 0.43 

do 

(inch) 1.00 0 Rcbs 

Avg. 0.29 0.065 50 

Min. 1.00 0.083 0 

Max. 1.32 

Twt 

(inch) 
0.109 0 Riobs 

Avg. 1.14    

*：Objective Function 1 = TAC, Objective Function 2 = Aincrease 

Basis：Population size = 50 
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6.3.2.4 含不確定性之殼側壓力降與含不確定性之殼側壓力降與含不確定性之殼側壓力降與含不確定性之殼側壓力降與熱傳面積增加比例熱傳面積增加比例熱傳面積增加比例熱傳面積增加比例最適化最適化最適化最適化 

在固定熱傳量的條件下，進行含不確定性之殼側壓力降與熱傳面

積增加比例最適化，來得到 Pareto最佳解，最適化數學模式可表示如

下： 

 

目標函數
( )

( )
, ,

, ,

. ,

. ,

in in

s t i t i

in in

increase t i t i

Min P T Cp

Min A T Cp

 ∆



%%

%%
 

s.t.： , max. ,

, max.

, 1.0 2.0 ,

, 0.3 1.0 , 5 10

m m
s st t t c c c

m m
s ss s s t is

Thermal design equations

P P V V V

P P V L D




∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤


∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤ ≤

    (6.6) 

 

由圖 6-13與圖 6-14可知得到的是絕對最佳解，而非一組 Pareto

最佳解，即殼側壓力降與熱傳面積增加比例會同步優化，同時得到最

小的殼側壓力降與最小的熱傳面積增加比例。根據 SPEA2 之最適化

結果，殼側壓力降為 1208 (Pa)，熱傳面積增加比例為 49.3 (%)。而

NSGA2之最適化結果，殼側壓力降為 1208 (Pa)，熱傳面積增加比例

為 49.3 (%)。 
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圖 6-13 含不確定性之殼側壓力降與熱傳面積增加比例最適化之結果

(SPEA2) 
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圖 6-14 含不確定性之殼側壓力降與熱傳面積增加比例最適化之結果

(NSGA2) 
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6.3.2.5 含不確定性之管側壓力降與含不確定性之管側壓力降與含不確定性之管側壓力降與含不確定性之管側壓力降與熱傳面積增加比例熱傳面積增加比例熱傳面積增加比例熱傳面積增加比例最適化最適化最適化最適化 

在固定熱傳量的條件下，進行含不確定性之管側壓力降與熱傳面

積增加比例最適化，來得到 Pareto最佳解，最適化數學模式可表示如

下： 

 

目標函數
( )

( )
, ,

, ,

. ,

. ,

in in

t t i t i

in in

increase t i t i

Min P T Cp

Min A T Cp

 ∆



%%

%%
 

s.t.： , max. ,

, max.

, 1.0 2.0 ,

, 0.3 1.0 , 5 10

m m
s st t t c c c

m m
s ss s s t is

Thermal design equations

P P V V V

P P V L D




∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤


∆ ≤ ∆ ≤ ≤ ≤ ≤

    (6.7) 

 

由圖 6-15與圖 6-16可知得到的是絕對最佳解，而非一組 Pareto

最佳解，即管側壓力降與熱傳面積增加比例會同步優化，同時得到最

小的管側壓力降與最小的熱傳面積增加比例。根據 SPEA2 之最適化

結果，管側壓力降為 8708 (Pa)，熱傳面積增加比例為 47.3 (%)。而

NSGA2之最適化結果，管側壓力降為 8708 (Pa)，熱傳面積增加比例

為 47.3 (%)。 
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圖 6-15 含不確定性之管側壓力降與熱傳面積增加比例最適化之結果

(SPEA2) 
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圖 6-16 含不確定性之管側壓力降與熱傳面積增加比例最適化之結果

(NSGA2) 
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6.4 結果討論結果討論結果討論結果討論 

在本章中，吾人對於殼管式熱交換器進行含不確定性之雙目標最

適化，以下將針對不同目標最適化之結果作一討論。 

1. 根據第五章與本章之最適化結果得知，管回數與管長皆為中間之

數值，因為吾人在設計流程中有加入限制之條件，能避免因管回

數過少與管長過短的設計條件下，而導致流速過小與熱傳效率不

好的情況發生，或是因管回數過多與管長過長，而導致管側壓降

過大，造成操作成本上升與管壁的侵蝕。 

2. 本研究在此案例納入不確定性的考量，所以在設計上必須在殼管

式熱交換器上安裝旁路，根據上述吾人在此假設一組設計變數

為：Ntp = 4，Lt = 144 (inch)，do = 0.75 (inch)，Ttw = 0.065 (inch)，

TLP = 30°，BC = 25 (%)，Rcbs = 0.5，Riobs = 1.2與 Nss = 2。利用

此組設計變數執行程式可得圖 6-17，其為不確定性參數管側進口

端溫度與熱容和旁路分率(bypass fraction)之關係圖，從圖 6-17可

知管側進口端的溫度與旁路分率成反比關係，當管側進口端溫度

為最大值時，即代表其所需之熱傳面積為最大，而旁路分率此時

會為 0，由此可知熱容對於溫度的影響非常低，以至於管側進口

端的溫度與旁路分率會有反比之關係。 
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圖 6-17 不確定性參數管側進口端溫度與熱容和旁路分率關係圖 

 

3. 本章使用兩種遺傳演算法，分別為 SPEA2與 NSGA2，在實際執

行上可發現 NSGA2 的收斂性較佳，而執行效率則以 SPEA2 較

快，本研究在此案例使用含 Intel CoreTM 2 Duo T7250 2.00GHz處

理器之 P.C.，在執行上 SPEA2 平均耗費 CPU 14.75 分鐘，而

NSGA2平均耗費 CPU 20.87分鐘。 

 

 

 

 

 

 

 

 



 126 

第七章第七章第七章第七章 結論與未來展望結論與未來展望結論與未來展望結論與未來展望 

 

7.1 結論結論結論結論 

    本研究以MATLAB程式語言作為平台，並使用 SPEA2與NSGA2

之遺傳演算法探討殼管式熱交換器多目標設計之最適化問題。在處理

不確定性問題方面，採用兩階段最佳化問題系統，第一階段，在外環

路決定設計變數，第二階段，進入內環路求解狀態變數，配合處理不

確定性參數之漢姆斯里序列(HSS)抽樣方法，進而求得目標函數期望

值，並完成不確定性之最適化設計。 

    在案例 1的結果可發現，吾人考慮多目標之後，可以提供多種殼

管式熱交換器之設計選擇，而不僅只是考量最小總年度成本的設計，

如此決策者可依照本身的需求選擇適合之設計。在此同時依據圖 5-14

與圖 5-15，可發現考量最小總年度成本的設計，常會因積垢之問題，

而致使清洗頻率過多，並導致製程成本增加與產品性質不易維持穩定

的情形。 

    於案例 2中的結果顯示，因為加入不確定性之考量，必需在殼管

式熱交換器上安裝旁路，吾人以假設之ㄧ組設計變數執行分析，可發

現本案例考量之兩種不確定性參數溫度與熱容，熱容對於溫度的影響

非常低，以致於管側進口端的溫度與旁路分率會有反比之關係。 
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    吾人根據案例 1與案例 2之實際執行結果，可將殼管式熱交換器

的設計關係歸納整理於圖 7-1，並將本研究之設計與文獻之設計方法

作一比較，歸納於表 7-1中，由表中可知本研究探討文獻中少見之多

目標最適化問題，包括總年度成本、殼側壓力降、管側壓力降與清洗

頻率等目標，並加入不確定性因素，從多方面來考量殼管式熱交換器

實際設計問題，並從多個殼管式熱交換器設計變數著眼，尋找出了一

個新的最適化設計路徑。 

 

 

圖 7-1 殼管式熱交換器設計關係圖 
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表 7-1 本研究與文獻其他殼管式熱交換器設計方法比較 

Optimization Design variables Constraints 
Other works 

Type Objective 

Uncertainty 

parameters Ntp Lt Dis do Ttw TLP BC Rcbs Riobs Nss ∆Ps ∆Pt Vs Vt FIV RLt 

Kara and Güraras (2004) SOO ∆Ps  ●  ● ●  ●  ● ●  ●      

Serna and Jiménez (2004) SOO Area  ●   ● ● ●  ● ● ● ● ●     

Serna and Jiménez (2005) SOO TAC  ●   ● ● ●  ● ●  ● ●     

Selbaş et al. (2006) SOO TAC  ●  ● ●  ● ● ●   ● ●  ●   

Babu and Munawar (2007) SOO Area  ● ●  ●   ● ●   ● ●     

Özçelik (2007) SOO TAC  ●  ● ● ● ●  ●         

Ravagnani and Caballero (2007) SOO TAC  ● ● ● ● ● ●  ●   ● ● ●    

Wildi and Gosselin (2007) SOO TAC  ●  ● ●  ● ● ● ● ● ● ●     

Agarwal and Gupta (2008) MOO 

TAC, and 

Cooling 

water rate 

 ●   ● ● ● ●   ● ● ● ● ●   

Caputo et al. (2008) SOO TAC  ●  ● ●  ●  ●         

Costa and Queiroz (2008) SOO Area  ● ● ● ●    ●   ● ● ● ●  ● 
Fesanghary et al. (2009) SOO TAC  ●  ● ●  ● ● ●  ● ● ●    ● 
Ponce et al. (2009) SOO TAC  ●   ● ● ● ● ● ● ● ● ● ● ●   

This work (2009) MOO 

TAC, ∆Ps, 

∆Pt, and 

Aincrease 

● ● ●  ● ● ● ● ● ● ● ● ● ● ● ● ● 
SOO：single-objective optimization；MOO：multi-objective optimization；FIV：flow induced vibration；RLt：tube length ratio 
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7-2 未來展望未來展望未來展望未來展望 

展望未來，在此提出三點作為往後研究參考，首先在多目標最適

化方法，本研究採用 SPEA2與 NSGA2進行最適化，文獻中尚有許多

求解演化式多目標最適化 (evolutionary multiobjective optimization, 

EMO)的方法，可嘗試進行分析比較其收斂性、分布性與執行效率。 

其次在殼管式熱交換器的設計上，可探討含相變化之殼管式熱交

換器設計，雖然其中之兩相流(two-phase flow)的熱傳相當複雜，但可

循本研究之脈絡，將殼管式熱交換器幾何架構設計與兩相流同時考

量，可將應用範圍擴大，並使其設計能更貼近實際需求。 

最後在設計系統方面，本研究只探討單一殼管式熱交換器，在實

際應用上會略顯不足，若是能與熱交換網路(heat exchanger network, 

HEN)結合作整體之探討，能使設計系統更有其實用價值，同時加入

系統中之不確定性，讓整個設計更加完整。 
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附錄附錄附錄附錄 A 材料之熱傳導係數與彈性模數材料之熱傳導係數與彈性模數材料之熱傳導係數與彈性模數材料之熱傳導係數與彈性模數 

 

表 A-1 管材料之熱傳導係數 

 

Ref.：Standards of the Tubular Exchanger Manufacturers Association, 

TEMA, Tarrytown, NY, 2007, 9-38. 
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表 A-2 殼與管材料之彈性模數 

 

Ref.：Standards of the Tubular Exchanger Manufacturers Association, TEMA, Tarrytown, NY, 2007, 9-29. 
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附錄附錄附錄附錄 B 伯明罕線規伯明罕線規伯明罕線規伯明罕線規 

 

表 B-1 伯明罕線規(Birmingham Wire Gage, BWG) 

 

Ref.：Standards of the Tubular Exchanger Manufacturers Association, 

TEMA, Tarrytown, NY, 2007, 5.2-1. 
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表 B-1 (Continued) 

 

Ref.：Standards of the Tubular Exchanger Manufacturers Association, 

TEMA, Tarrytown, NY, 2007, 9-23. 
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附錄附錄附錄附錄 C 交錯流動區域的流速與臨界流速之估算交錯流動區域的流速與臨界流速之估算交錯流動區域的流速與臨界流速之估算交錯流動區域的流速與臨界流速之估算 

 

根據 TEMA (2007)的方法，其交錯流動區域的流速與臨界流速之

估算關聯式如下： 

交錯流動區域的流速交錯流動區域的流速交錯流動區域的流速交錯流動區域的流速 

交錯流動區域的流速(crossflow velocity, Vc)定義如下： 

h s
c

x s

F m
V

Mα ρ
=

&
                     (C.1) 

其中 sm& 為殼側流率(shell-side flow rate)，ρs為殼側流體密度(shell-side 

fluid density)，Fh、M和 αx的關聯式如下： 

1 2

1

1

h

is
h

t

F
D

N
P

=
 

+  
 

                   (C.2) 

1.67

0.6

1

0.7 1
1 1bs

is w

M
L

D M

 
 
 =
   

+ −   
    

               (C.3) 

x bs otl aL D Cα =                      (C.4) 

其中 Dis為殼內徑(shell inside diameter)，Pt為管間距(tube pitch)，Lbs

為中心處擋板間距(center baffle spacing)，Dotl 為最大管群外徑(outer 

tube limit diameter)，Nh、Mw和 Ca的關聯式如下： 

1 7 2 3hN f C f A f E= + +                   (C.5) 

1 2
1wM mC=                       (C.6) 
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0.00674 t o
a

t

P d
C

P

 −
=  

 
                  (C.7) 

其中 do為管外徑(tube outside diameter)，m可由表 C-1查得，C1、C7、

f1、f2、f3、A和 E的關聯式如下： 

1 3

1

1 1.5
4

is

otl

D

D
C C

  
−  

  = + +                 (C.8) 

3 2

7 4
t

t o

P
C C

P d

 
=  

− 
                   (C.9) 

( )
3 2

1
1 1 2

1

1C
f

C

−
=                     (C.10) 

2
2 3 2

1

C
f

C
=                       (C.11) 

1 2
3 3 1f C C=                      (C.12) 

2

5 8
is o t

bs t t o

D d P
A C C

L P P d

    
=     

−    
               (C.13) 

6 1
100

t is

t o bs

P D BC
E C

P d L

   
= −   

−    
               (C.14) 

 

表 C-1 特定管排列型式，C4、C5、C6與 m的值 

 30° 45° 60° 90° 

C4 1.26 0.90 1.09 1.26 

C5 0.82 0.56 0.61 0.66 

C6 1.48 1.17 1.28 1.38 

m 0.85 0.80 0.87 0.93 

 

其中 BC為擋板截率(baffle cut)，C4、C5與 C6可由表 C-1查得，C8可
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由表 C-2查得，C2與 C3的關聯式如下： 

2
tb

o

C
d

∆
=                       (C.15) 

3
sb

is

C
D

∆
=                       (C.16) 

其中 ∆tb為管到擋板直徑空隙(tube to baffle diametrical clearance)，∆sb

為殼到擋板的直徑空隙(shell to baffle diametrical clearance)。 

 

表 C-2 擋板截率對 C8之數據 

 BC/100 

 0.10 0.15 0.20 0.25 0.30 0.35 0.40 0.45 0.50 

C8 0.94 0.90 0.85 0.80 0.74 0.68 0.62 0.54 0.49 

 

 

交錯流動區域的臨界流速交錯流動區域的臨界流速交錯流動區域的臨界流速交錯流動區域的臨界流速 

交錯流動區域的臨界流速(critical crossflow velocity, Vc, c)定義如

下： 

,c c n oV f d D=                     (C.17) 

其中 fn為基本自然頻率(fundamental natural frequency)，D為交錯流動

區域的臨界流速因子(critical crossflow velocity factor)，D可由表 C-3

查得其方程式，fn的關聯式如下： 

1 2

2
107.2962 v t

n

tu o

A E I
f

S w

 
=  

 
               (C.18) 
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表 C-3 臨界流速因子之方程式表 

TLP x D 

30° 0.1 ~ 1 0.348.86 0.9t

o

P
x

d

 
− 

 
 

 1 ~ 300 0.508.86 0.9t

o

P
x

d

 
− 

 
 

45° 0.1 ~ 300 0.504.13 0.5t

o

P
x

d

 
− 

 
 

60° 0.01 ~ 1 0.172.80x  

 1 ~ 300 0.502.80x  

90° 0.03 ~ 0.7 0.152.10x  

 0.7 ~ 300 0.502.35x  

 

其中 Av為軸向管應力乘數(axial tube stress multiplier)，Stu為管不支撐

跨距(tube unsupported span)，Et為管彈性模數(tube elastic modulus)，I

為管截面轉動貫量(moment of inertia of the tube cross-section)，wo為實

際管質量 (effective tube mass)， x 為流體彈性參數 (fluid elastic 

parameter)，Et可由附錄 A 查得，I 可由附錄 B 查得，Av、wo與 x 的

關聯式如下： 

1 2

1v

CR

F
A

F

 
= + 
 

                  (C.19) 

o t fi mw w w H= + +                  (C.20) 

2
o s

s o

w
x

d

δ

ρ
=                      (C.21) 

其中 wt為管金屬質量(tube metal mass)，wfi為管內流體質量(mass of 
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fluid inside the tube)，Hm為水力質量(hydrodynamic mass)，δs為殼側

流體阻尼(shell-side fluid damping)，wt可由附錄 B查得，F、FCR、wfi、

Hm與 δs的關聯式如下： 

t tF S A=                      (C.22) 

2

2
t

CR

tu

E I
F

S

π
=                     (C.23) 

2
fi t iw dρ=                      (C.24) 

m m foH C w=                     (C.25) 

3.41 o
s

o n

d

w f
δ =                     (C.26) 

其中 St為縱向管應力(tube longitudinal stress)，At為管金屬截面積(tube 

metal cross-sectional area)，ρt為管側流體密度(tube-side fluid density)，

di為管內徑(tube outside diameter)，wfo為管外流體質量(mass of fluid 

outside the tube)，At可由附錄 B查得，St、Cm與 wfo的關聯式如下： 

( )

2

4
ts is

t

t tw o tw

P D
S

N T d T
=

−
                  (C.27) 

30when TLP = o  

1.7242mC =                     (C.28) 

90when TLP = o  

1.5125mC =                     (C.29) 

2
fo s ow dρ=                     (C.30) 

其中 Nt為管數(number of tube)，Twt為管壁厚度(tube wall thickness)，
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Pts的關聯式如下： 

1 2tsP P P= −                     (C.31) 

1
in

t t tP P f P′ ′= −                    (C.32) 

2
in

s s sP P f P′ ′= −                    (C.33) 

其中 in

tP 與 in

sP 分別為殼側與管側操作壓力 (shell-side and tube-side 

operating pressure)， tP′、 sP′、 tf ′與 sf ′的關聯式如下： 

2

1 i
t t

is

d
f N

D

 
′= −  

 
                  (C.34) 

2

1 o
s t

is

d
f N

D

 
′ = −  

 
                  (C.35) 

( )1 0.4 1.5

1
tin

t t

K f
P P

K

′ + +
′=  

+ 
                (C.36) 

( )0.6 0.4 1.5

1
sin

s s

K f
P P

K

′ + +
′ =  

+ 
               (C.37) 

其中 K的關聯式如下： 

( )
( )

s sw is sw

t tw t o tw

E T D T
K

E T N d T

−
=

−
                 (C.38) 

其中 Es為殼彈性模數(shell elastic modulus)，Tsw為殼壁厚度(shell wall 

thickness)，Tsw可由表 C-4查得。 

 

 

 



 147 

表 C-4 殼壁厚度(Tsw)數據表 

Shell Inside Diameter (inch) 
Carbon Steel 

(inch) 
Alloy (inch) 

6 - 1/8 

8 ~ 12 - 1/8 

13 ~ 29 3/8 3/16 

30 ~ 39 7/16 1/4 

40 ~ 60 1/2 5/16 

61 ~ 80 1/2 5/16 

81 ~ 100 1/2 3/8 
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附錄附錄附錄附錄 D 建造成本之建造成本之建造成本之建造成本之估估估估算算算算 

 

根據 Purohit (1983)的方法，其建造成本之估算關聯式詳述如下： 

基本建造成本基本建造成本基本建造成本基本建造成本 

基本建造成本(based capital cost, b)之估算乃根據表 D-1所定義，

其關聯式如下： 

( )7 27

6.6

1 isD
b pfr

e
−

 
=  − 

                  (D.1) 

其中 Dis為殼內徑(shell inside diameter)，p為管外徑、管間距與管排

列型式的花費乘數(cost multiplier)，f為 TEMA頭部型式(TEMA type 

front end)的花費乘數，r為 TEMA尾部型式(TEMA type rear end)的花

費乘數，其中 f與 r可分別由表 D-2與表 D-3查得，p的關聯式則見

(D.2)式。 

20.75 t

o

a
p P

d

 
=  

 
                   (D.2) 

其中 Pt為管間距(tube pitch)，do為管外徑(tube outside diameter)，a與

管排列型式(tube layout pattern, TLP)之關係如下： 

45 90when TLP or= o o  

1.00a =                        (D.3) 

30 60when TLP or= o o  

0.85a =                        (D.4) 
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表 D-1 基本殼管式熱交換器 

 Base designation 

Tubes Welded c. s., 14 BWG, Avg. wall 

Nominal tube length (ft) 20 

Number of tube passes 1 or 2 

Shell-side operating pressure (psig) 150≤  

Tube-side operating pressure (psig) 150≤  

Material of construction All carbon steel 

 

表 D-2 TEMA頭部型式花費乘數 

TEMA type Multiplier, f 

B 1.000 

A 1.025 

N 1.050 

C 1.065 

D 1.600 

 

表 D-3 TEMA尾部型式花費乘數 

TEMA type Multiplier, r 

S 1.00 

M 0.80 

L 0.83 

N 0.85 

U 0.90 

T 1.05 

P 1.04 

W 1.02 
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殼型式的校正係數殼型式的校正係數殼型式的校正係數殼型式的校正係數 CS 

殼型式的校正係數可由表 D-4查得。 

 

表 D-4 殼型式的校正係數 

TEMA type Correction, CS 

E 0 

J 0 

X 0 

G 0.075 

H 0.125 

F 0.175 

K 0.300 

 

 

膨脹接頭的校正係數膨脹接頭的校正係數膨脹接頭的校正係數膨脹接頭的校正係數 CX 

膨脹接頭(expansion joint)的校正係數可由圖 D-1查得。 

 

 

圖 D-1 膨脹接頭的校正係數與殼內徑之關係圖 
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管長的校正係數管長的校正係數管長的校正係數管長的校正係數 CL 

以設計殼管式熱交換器角度來看，長且薄的管會比短且厚的管來

的便宜，因為製造短且厚的管，其勞動成本(labor cost)與切割剩餘的

廢金屬較製造長且薄的管來的高，而管長校正係數之關聯式如下： 

20 fttwhen L <  

( )0.002083 12
1 1.5

20
1

20

ist
L

t

DL
C

L

 
 −   = − − 

    −     

             (D.5) 

20 fttwhen L =  

0LC =                         (D.6) 

其中 Lt為管長(tube length)，當管長超過 20 ft時，CL可被忽略，因為

在工業上很少殼管式熱交換器的管長超過 20 ft。 

 

管回數的校正係數管回數的校正係數管回數的校正係數管回數的校正係數 CNtp 

管回數(number of tube passes, Ntp)的校正係數之關係式如下： 

1 2
tpNwhen C or=  

0
tpNC =                        (D.7) 

otherwise  

( )1

100tp

tp

N

N
C

−
=                      (D.8) 
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殼側與管側操作壓力的校正殼側與管側操作壓力的校正殼側與管側操作壓力的校正殼側與管側操作壓力的校正係數係數係數係數 CPs, CPt 

殼側與管側操作壓力的校正係數之關係式如下： 

( )1 0.07 0.0016 12
150s

in

s
P is

P
C D

 
 = − + −   

 
           (D.9) 

( )1 0.035 0.00056 12
150t

in

t
P is

P
C D

 
 = − + −   

 
         (D.10) 

其中 in

sP 與 in

tP 分別為殼側與管側操作壓力 (shell-side and tube-side 

operating pressure)。 

 

建造材料的校正建造材料的校正建造材料的校正建造材料的校正係數係數係數係數 Cmt, Cms, Cmc, Cmts 

根據基本殼管式熱交換器，其碳鋼管花費佔總建造成本比例

(fraction of the total price of the based carbon steel exchanger, y)之關係

式如下： 

( ) 2
0.129 0.0016 12

0.75
o

is

t

d
y D

P a

 
= + −  

 
         (D.11) 

之後可分別計算各部位之校正係數，其關係式如下： 

管材料的校正係數 Cmt 

( )1 1mtC y M= −                    (D.12) 

殼材料的校正係數 Cms 

( )20.1 1msC M= −                   (D.13) 

回流室(channel)材料的校正係數 Cmc 
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( )20.06 1mcC M= −                  (D.14) 

管板(tubesheet)材料的校正係數 Cmts 

( )20.04 1mtsC M= −                  (D.15) 

其中 M1與 M2可由表 D-5查得。 

 

表 D-5 各種材料相對應之 M1與 M2 
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管規的校正係數管規的校正係數管規的校正係數管規的校正係數 Cg 

管規(tube gage)的校正係數之關係式如下： 

( )1gC y g= −                    (D.16) 

其中 g為管規的花費乘數，其可由圖 D-2查得。 

 

 

圖 D-2 管規的校正係數與殼內徑之關係圖 

 

殼管式熱交換器的建造成本殼管式熱交換器的建造成本殼管式熱交換器的建造成本殼管式熱交換器的建造成本 Cc 

殼管式熱交換器的建造成本(capital cost, Cc)之關聯式如下： 

( )1c T oC b C A= +                    (D.17) 

其中 Ao為熱傳面積(heat transfer area)，CT可由下式求得： 

tp s tT S X L N P P mt ms mc mts gC C C C C C C C C C C C= + + + + + + + + + +    (D.18) 
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因為此方法為 1982 年之建造成本，尚須考量通貨膨脹之影響，

所以吾人根據 Marshall 與 Swift 設備花費指標(Marshall & Swift 

equipment cost index)將 1982 年之建造成本轉換為 2008 年之建造成

本。表 D-6為 1982年與 2008年之Marshall與 Swift設備花費指標。 

 

表 D-6 1982年與 2008年之Marshall & Swift equipment cost index 
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附錄附錄附錄附錄 E 敏感度分析之結果敏感度分析之結果敏感度分析之結果敏感度分析之結果 

 

表 E-1 FEHE系統之敏感度分析結果 

4nCX  ,
in

t iT%  ( o F ) ,
in

t iCp%  (Btu/lbmole- o F ) 

0.493808 420.772 41.5652 

0.495229 420.936 41.5589 

0.496294 421.041 41.5549 

0.497888 421.120 41.5519 

0.498528 421.184 41.5495 

0.499099 421.222 41.5474 

0.500092 421.239 41.5456 

0.500532 421.288 41.5440 

0.500944 421.331 41.5412 

0.501696 421.358 41.5400 

0.502044 421.371 41.5388 

0.502375 421.408 41.5378 

0.502997 421.442 41.5357 

0.503290 421.474 41.5348 

0.503573 421.504 41.5339 

0.504113 421.533 41.5331 

0.504371 421.552 41.5314 

0.504622 421.561 41.5307 

0.505105 421.587 41.5299 

0.505339 421.613 41.5292 

0.505567 421.629 41.5278 

0.505791 421.637 41.5271 

0.506010 421.661 41.5265 

0.506226 421.684 41.5258 

0.506437 421.707 41.5246 

0.506850 421.729 41.5239 

0.507052 421.750 41.5234 

0.507251 421.765 41.5228 

0.507642 421.772 41.5216 
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表 E-1 (Continued) 

4nCX  ,
in

t iT%  ( o F ) ,
in

t iCp%  (Btu/lbmole- o F ) 

0.507833 421.792 41.5210 

0.508023 421.812 41.5205 

0.508396 421.826 41.5199 

0.508579 421.832 41.5189 

0.508761 421.852 41.5183 

0.509121 421.872 41.5178 

0.509299 421.891 41.5173 

0.509475 421.910 41.5163 

0.509825 421.929 41.5157 

0.509998 421.941 41.5152 

0.510170 421.947 41.5147 

0.510513 421.966 41.5137 

0.510683 421.984 41.5133 

0.510852 421.996 41.5128 

0.511190 422.002 41.5123 

0.511358 422.021 41.5113 

0.511526 422.039 41.5108 

0.511693 422.057 41.5103 

0.511861 422.075 41.5099 

0.512028 422.093 41.5089 

0.512195 422.105 41.5084 

0.512530 422.111 41.5079 

0.512697 422.129 41.5075 

0.512864 422.147 41.5065 

0.513200 422.160 41.5060 

0.513369 422.166 41.5055 

0.513538 422.184 41.5051 

0.513878 422.202 41.5041 

0.514048 422.215 41.5036 

0.514220 422.221 41.5031 

0.514566 422.239 41.5026 

0.514740 422.258 41.5017 

0.514915 422.271 41.5012 



 158 

表 E-1 (Continued) 

4nCX  ,
in

t iT%  ( o F ) ,
in

t iCp%  (Btu/lbmole- o F ) 

0.515269 422.277 41.5007 

0.515448 422.296 41.5002 

0.515629 422.316 41.4991 

0.515995 422.329 41.4986 

0.516180 422.336 41.4981 

0.516368 422.356 41.4976 

0.516749 422.376 41.4965 

0.516943 422.396 41.4960 

0.517139 422.418 41.4955 

0.517338 422.439 41.4949 

0.517540 422.454 41.4938 

0.517745 422.461 41.4932 

0.517953 422.484 41.4926 

0.518380 422.507 41.4920 

0.518599 422.523 41.4908 

0.518823 422.531 41.4902 

0.519285 422.555 41.4896 

0.519524 422.581 41.4889 

0.519768 422.607 41.4876 

0.520277 422.635 41.4869 

0.520543 422.664 41.4862 

0.520817 422.684 41.4855 

0.521100 422.694 41.4840 

0.521393 422.726 41.4832 

0.521698 422.760 41.4823 

0.522015 422.784 41.4815 

0.522694 422.797 41.4797 

0.523060 422.837 41.4787 

0.523446 422.880 41.4776 

0.524298 422.912 41.4766 

0.524774 422.929 41.4742 

0.525291 422.984 41.4728 

0.526502 423.048 41.4714 
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表 E-1 (Continued) 

4nCX  ,
in

t iT%  ( o F ) ,
in

t iCp%  (Btu/lbmole- o F ) 

0.527234 423.099 41.4698 

0.528096 423.127 41.4659 

0.529161 423.232 41.4635 

0.530582 423.396 41.4605 

0.532833 423.627 41.4565 
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