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บทที่  1 

บทนํา 

 
1.1 ความเปนมาและความสําคัญของปญหา 

 อุตสาหกรรมปโตรเคมี (Petrochemical Industry) เปนอุตสาหกรรมพื้นฐานที่มีความสําคัญ

อยางยิ่งตอระบบเศรษฐกิจของประเทศไทย เนื่องจากเปนรากฐานของอุตสาหกรรมการผลิตอ่ืนๆ 

อยางกวางขวาง เชน อุตสาหกรรมพลาสติกและบรรจุภัณฑ อุตสาหกรรมเสนใยและสิ่งทอเปนตน 

ซึ่งสรางมูลคาการสงออกใหกับประเทศไทยเปนจํานวนมาก โดยขอมูลจากสํานักงานเศรษฐกิจ

อุตสาหกรรมในป 2550 พบวามูลคาการสงออกผลิตภัณฑปโตรเคมี ข้ันตน ข้ันกลาง และขั้นปลาย

ในป 2549 มีมูลคาการสงออก 27,694 41,729 และ 151,468 ลานบาท ตามลําดับ[1]  และยังลด

หรือทดแทนการนําเขาจากตางประเทศปละหลายลานบาท   

วัตถุดิบ (Feedstock) สําหรับการผลิตของอุตสาหกรรมปโตรเคมีมีดวยกัน 2 ประเภท คือ 

กาซธรรมชาติ (Natural Gas) และแนฟทา (Naphtha) ที่ไดจากน้ํามันดิบและคอนเดนเสท ทั้งนี้

การเลือกใชวัตถุดิบประเภทใดในการผลิตจะขึ้นอยูกับขอไดเปรียบเสียเปรียบของการจัดหาวตัถดุบิ 

ซึ่งแตกตางกันไปในแตละประเทศกลาวคือ การผลิตปโตรเคมีจากกาซธรรมชาติจะทํา ในประเทศที่

มีกาซธรรมชาติเปนจํานวนมาก อาทิสหรัฐอเมริกา แคนาดา และประเทศในตะวันออกกลาง สวน

ประเทศที่ขาดแคลนกาซธรรมชาติ อาทิ ญี่ปุน เกาหลี สิงคโปร และประเทศในยุโรป จะใชแนฟทา

แทนเนื่องจากขนสงไดงายและมีขายทั่วไปในตลาดโลก สําหรับประเทศไทยนั้นมีการใชทั้งกาซ

ธรรมชาติและแนฟทาทั้ง 2 ประเภท นอกจากนี้ รูปแบบของกระบวนการที่จะใชในโรงงาน

อุตสาหกรรมปโตรเคมีก็จะแตกตางกันไปตามประเภทของวัตถุดิบที่ใชดวย โดยภาพที่ 1.1 แสดง

แหลงของวัตถุดิบที่ใชในอุตสาหกรรมปโตรเคมี จะเห็นไดวากระบวนการผลิตในอุตสาหกรรมปโตร

เคมี (Petrochemical Industry) ใชผลิตภัณฑที่ไดจากโรงกลั่นน้ํามันและโรงแยกกาซเปนสารต้ังตน 

นอกจากนี้ยังเปนอุตสาหกรรมอีกประเภทหนึ่งที่มีความตองการใชพลังงานสูง และยังมีแนวโนมที่

จะใชพลังงานเพิ่มมากขึ้น[1] ดังนั้นเพื่อรองรับกับการขยายตัวทางเศรษฐกิจ ปญหาวิกฤตการณ

พลังงาน และราคาน้ํามันในอนาคตจึงจําเปนที่จะตองจัดหาแนวทางใหมีการจัดการพลังงานและ

วัตถุดิบอยางมีประสิทธิภาพเพื่อกอใหเกิดประโยชนสูงสุด ซึ่งจะกอใหเกิดผลดีในเรื่องการชวย

อนุรักษและสงเสริมการใชพลังงานอยางมีประสิทธิภาพ ทั้งยังเปนการชวยเพิ่มศักยภาพในการ

แขงขันทางการคากับตางประเทศไดอีกทางหนึ่งดวย 
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ภาพที ่1.1 วัตถุดิบสําหรับอุตสาหกรรมปโตรเคมี [1] 
 

 ดังนั้นงานวิจัยนี้จึงศึกษาและนําระบบควบคุมกระบวนการขั้นสูง (Advance Process 

Control) มาใชควบคุมกระบวนการผลิตของระบบระบบกลั่นแยก C3  ในโรงงานผลิตโอเลฟนส โดย

ประกอบดวย หอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา(Low Pressure Depropanizer)  หอโพรพิลีนสตริป

เปอร (Propylene Stripper) และ    หอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร(Propylene Rectifier)  ซึ่งเปน

อุตสาหกรรมปโตรเคมีข้ันตน (Upstream Petrochemical Industry) ที่ผลิตวัตถุดิบต้ังตนสําหรับการ

ผลิตผลิตภัณฑปโตรเคมีข้ันตอเนื่องตอไป โดยเลือกใชการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ (Model 

Predictive Control: MPC)  มาควบคุมรวมกับการควบคุมแบบพีไอดี (PID) เพื่อควบคุมสภาวะการ

ผลิตใหแมนยํา  มีเสถียรภาพยิ่งขึ้นและเพิ่มประสิทธิภาพในกระบวนการผลิต  โดยลดการใช

พลังงานและชวยเพิ่มปริมาณผลิตภัณฑโดยที่คุณภาพของผลิตภัณฑยังไดมาตรฐานตามเดิม 

 

 

 

 



 

 
3 

1.2 วัตถุประสงคของการวิจัย 

 1.2.1 ศึกษาและนําระบบควบคุมกระบวนการขั้นสูง (Advance Process Control) มาใช

ควบคุมกระบวนการผลิตของระบบกลั่นแยก C3 (C3 Splitter) ซึ่งประกอบดวย หอกลั่นดีโพรพาไน

เซอรความดันต่ํา (LP Depropanizer) หอโพรพิลีนสตริปเปอร (Propylene Stripper) และ   หอโพ

รพิลีนเรคทิไฟเออร(Propylene Rectifier)โดยเลือกใชวิธีการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ(MPC) 

 1.2.2 เปรียบเทียบประสิทธิภาพตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ MPC) กับตัวควบคุมแบบ

พีไอดี 

 

1.3 ขอบเขตของการวิจยั 

1. 3.1 ศึกษาการทํางานของระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ (Model Predictive Control) 

1.3.2 สรางแบบจําลองกระบวนการที่จะใชในการควบคุม โดยจะใชขอมูลจากการทํา

ผลตอบสนองฟงกชันขั้นหนึ่งหนวยมาเปนขอมูลในการสรางแบบจําลองของกระบวนการ 

1.3.3 นําระบบควบคุมแบบ Model Predictive Control มาใชในระบบควบคุมการผลิต

รวมกับระบบการควบคุมการผลิตแบบ PID ในระบบกลั่นแยก C3 (C3 Splitter) ซึ่ง

ประกอบดวย หอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา (LP Depropanizer) หอโพรพิลีนสตริป

เปอร (Propylene Stripper) และ   หอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร(Propylene Rectifier)  

1.3.4 เปรียบเทียบประสิทธิภาพตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ (MPC) กับตัวควบคุมพีไอดี 

 

1.4 ประโยชนที่คาดวาจะไดรับ 

1.4.1 สามารถลดการใชพลงังานรวมในกระบวนการผลติได 

1.4.2 สามารถลดปริมาณผลิตภัณฑสูญเสียในกระบวนการกลัน่แยกโพรพิลีน 

1.4.3 ลดคาความเบีย่งเบนและความแปรปวนของตวัแปรที่ตองการควบคุมในระบบกลั่นแยก 

C3 (C3 Splitter) 
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1.5 วิธีดําเนินการวิจัย 

1.5.1 ศึกษาการทํางานของระบบควบคุมแบบ MPC และงานวิจัยทีเกี่ยวของ 

1.5.2 ศึกษาและออกแบบระบบควบคุม MPC ในเบื้องตน โดยศึกษาคาควบคุม คาตัวแปร

ปรับคาตัวแปรที่ไดจากการวัดและคาตัวแปรที่มารบกวน ที่มีผลตอกระบวนการที่ตองการ

ควบคุม 

1.5.3 เตรียมความพรอมของของอุปกรณเครื่องมือวัดและควบคุม ทําการสอบเทียบเครื่องมือ

วัดและควบคุมใหสามารถวัดคาพารามิเตอรตางๆไดอยางถูกตอง ปรับแตงตัวควบคุมเพื่อให

พรอมสําหรับการทําผลตอบสนองฟงกชันขั้นหนึ่งหนวย 

1.5.4. ดําเนินการการทําผลตอบสนองฟงกชันขั้นหนึ่งหนวยเพื่อนําขอมูลที่ไดมาทํา

แบบจําลองกระบวนการผลิต 

1.5.5 นําขอมูลที่ไดจากการทําผลตอบสนองฟงกชันขั้นหนึ่งหนวยมาสรางแบบจําลอง

กระบวนการผลิต Dynamic Model Matrix โดยใชโปรแกรม DMC PLUS  

1.5.6 ทําการทดสอบแบบจําลองโดยการจําลองผลกอนที่จะนําระบบควบคุมเขาใชงานจริง 

1.5.7 ทําการเชื่อมตอระบบควบคุม DCS เพื่อสรางตัวควบคุมกระบวนการ 

1.5.8 นําระบบควบคุม MPC เขาใชงานและเก็บขอมูลเพื่อเปรียบเทียบกับระบบควบคุมเดิมที่

ไมมีการใชระบบควบคุม MPC 
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1.6 เนื้อหาวิทยานิพนธ 

เนื้อหาวิทยานิพนธฉบับนี้แบงออกเปน 6 บท ดังนี้ 

บทที่ 1 เปนการแนะนําเบื้องตนของงานวิจัยนี้ กลาวถึงความสําคัญและที่มาของงานวิจัย 

วัตถุประสงค ขอบเขตของงานวิจัย และข้ันตอนการดําเนินงาน 

บทที่ 2 กลาวถึงงานวิจัยที่ผานมา เกี่ยวกับตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ (Model Predictive 

Control : MPC) 

บทที่ 3  กลาวถึงประวัติและหลักการของตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ  (Model Predictive 

Control : MPC) 

บทที่ 4  กลาวถึงกระบวนการผลิตโอเลฟนสและอธิบายกระบวนการผลิตของระบบกลั่นแยก C3 

ในกระบวนการผลิตโอเลฟนส 

บทที่ 5  กลาวถึงการพัฒนาแบบจําลองกระบวนการ  ตัวควบคุมกระบวนการ  ข้ันตอนวิธี

ดําเนินงาน และการประยุกตใชการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีพเขาควบคุมระบบกลั่น

แยก C3 ในกระบวนการผลิตโอเลฟนส 

บทที่ 6  กลาวถึงผลของการนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชควบคุมการผลิตของ 

 ระบบกลั่นแยก C3 การสรุปผลงานวิจัย และขอเสนอแนะเพิ่มเติม 
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บทที่  2 

เอกสารและงานวิจัยที่เก่ียวของ 

  

ในบทนี้กลาวถึงงานวิจยัตางๆที่ผานมาซึ่งเปนแหลงขอมลูที่สําคัญสําหรับศึกษาทฤษฎี

และแนวทางในการทํางานวจิัย 

 
2.1 งานวิจัยที่เกี่ยวของกบัการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทฟี 

SIMULATION AND CONTROL OF COMPLEX DISTILLATION PROCESSES [2] 

 เปนงานวจิัยของ HAITAO HUANG, B.E., M.S.Ch.E.  เนือ้หางานวิจยัจะศึกษา

เปรียบเทยีบระบบควบคุม decentralized ของเดิม กบัระบบควบคุม แบบ Model Predictive 

Control (MPC) โดยใช DMCPlusTM software ในการ implement ตัวควบคุม MPC ในงานวิจยันี้

ใชวิธีการสรางแบบจําลอง rigorous ในการจําลองผล  ซึ่งผลจากการทดลองสรุปผลไดวา การ

ควบคุมแบบ โมเดลพรีดิกทฟี (MPC)  สามารถจัดการกบัปญหาในการควบคุมระบบที่มีตัวแปรใน

การควบคุมหลายตัวไดดี กวาระบบควบคุมแบบ  Decentralized ซึ่งสามารถสรุปเปรียบเทียบการ

ควบคุมทัง้สองแบบไดดังตารางที ่2.1 

ตารางที่ 2.1: ตารางแสดงการเปรียบเทยีบระบบควบคุมทั้งสองประเภท 

Decoupling 

และการควบคมุปอนไป

ขางหนา(Feed 

Forward) 

- decoupler แตละตัวจะจดัการ

หนึง่ความสัมพันธ  

- มีความยุงยากและไมนาเชื่อถือ

สําหรับการควบคุมที่มีขนาดใหญ 

- ตัวควบคุมจะจัดการทกุ

ความสัมพันธ.ในเวลาเดียวกนั 

- สามารถใชไดกับการควบคุม

ทุกขนาด 

การจัดการกบัขอจํากัด

ของตัวแปร 

 

- ตัวควบคุมโอเวอไรด (override 

controller) หนึ่งตัวมีผลตอขอจํากัด

ของตัวแปรเพยีงตัวเดยีว  

- ขอจํากัดของตัวแปรจะถูกจบัคูกับ

ตัวแปรปรับต้ังแตตอนออกแบบ 

- ลําดับความสําคัญของขอจํากัด

- Simply include the 

constraint as a controlled 

variable 

- ไมตองมีการจับคูกันอยางแน

ชัดของขอจํากดัของตัวแปรและ

ตัวแปรปรับ 

 Decentralized Control MPC 
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ของตัวแปรจะถูกเชื่อมโยงใน

โครงสรางการควบคุมเชนการการ

ควบคุมระดับโดยการโอเวอไรด

(override) 

- ขอจํากัดทีม่คีวามสาํคัญจะถูก

ระบุไวอยางชดัเจนในการใส

คาตัวแปรขณะปรับแตงคา  

ความยึดหยุน

(Flexibility) 

 

- เมื่อลําดับจุดประสงคของการ

ควบคุมเปลี่ยน โครงสรางการ

ควบคุมจะตองทาํการออกแบบใหม 

จะตองมีการปรับแตงตัวควบคุม

เพื่อใหไดผลตอบสนองตามตองการ

ใหม 

- เมื่อลําดับจุดประสงคของการ

ควบคุมเปลี่ยน ตองปรับแตงตัว

ควบคุมเพื่อใหไดผลตอบสนอง

ตามตองการใหมเพียงอยางเดียว

ไมตองมีการออกแบบโครงสราง

การควบคุมใหม 

 
MODEL PREDICTIVE CONTROL DESIGN FOR INDUSTRIAL APPLICATIONS[3] 

งานวิจยัฉบับนี้แสดงถงึผลกระทบของการควบคุมที่ไดรับจากการนาํระบบควบคุมแบบ

โมเดลพรีดิกทฟี มาใชทัง้ในระดับ regulatory และระดับ supervisory โดยการประยุกตใช 

graphical based predictive controller framework ซึ่งเนนความสาํคัญและแสดงใหเห็นโดยใช

กรณีศึกษาการจําลองลูปปด จากการทดลองแสดงใหเห็นวาการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ มี

ประสิทธิภาพดีกวาการควบคุมแบบ PID โดยการควบคมุแบบ โมเดลพรีดิกทฟี มีการนําขอจํากัด

มาใชในการควบคุม อีกทั้งมีความยืดหยุนในการจัดการปญหาทีม่กีารนาํขอจํากดัหรือนํา

วัตถุประสงคมารวมในการควบคุม ซึง่ผลการทดลองของงานวิจัยนี้แสดงไดดังภาพที ่2.1 

 
ภาพที ่2.1: ผลตอบสนองของการควบคุมแบบ PID( --- ) และการควบคุมแบบ MPC(---- )ที่มีตอ

ตัวแปรที่มารบกวนกระบวนการ [3] 
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COMPARISON OF ADVANCED DISTILLATION CONTROL METHODS [4] 

Dr. James B. Riggs ไดใชแบบจําลองที่แสดงถึงพลวัตรของตัวแปเอาตพุตในการจําลอง

ผลหอกลั่นสามประเภทในอุตสาหกรรมไดแก หอ propylene/propane splitter หอ 

xylene/toluene column และหอ depropanizer เพื่อเปรียบเทียบการทํางานของระบบควบคุม

แบบเดิมกับระบบการคุมคุมข้ันสูงไดแก การควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ (Model Predictive 

Control), การควบคุมแบบ PMBC (Process Model-Based Control) และการควบคุมแบบ  ANN 

(Artificial Neural Networks) control  จากการทดลองสามารถสรุปผลไดดังนี้  การควบคุมแบบ 

PMBC (process model based control)  และ  ANN (artificial neural network) ไมมีขอ

ไดเปรียบกวาการควบคุมแบบ PI และ MPC  การควบคุมแบบ MPC ใหผลดีกวาการควบคุมแบบ 

PI ในการจัดการกับกลุมขอจํากัดที่มีความซับซอน และ การควบคุมแบบ  MPC ใหผลดีกวาการ

ควบคุมแบบ PI ในการควบคุมที่มีคาตัวแปรตัวใดตัวหนึ่งที่มีความสําคัญมากกวาตัวแปรอื่น 
 
DMCplus  MODEL PREDICTIVE CONTROL APPLICATIONS [5]  

บทความนี้อธิบายถึงตัวอยางความสําเร็จในการใชซอฟตแวร  DMCplus ที่มีระบบจัดการ

กับการควบคุมแบบทํานายผล การควบคุมแบบหลายตัวแปรและการจัดการกับขอจํากัด โดยใช

กรณีศึกษาในอุตสาหกรรมโรงกลั่น และอุตสาหกรรมปโตรเคมี โดยในกรณีศึกษาจะอธิบายถึง

กระบวนการโดยคราวๆ และ รายละเอียดของแผนการทําใหเหมาะสม ขอบเขตของตัวควบคุมของ 

DMCplus ในกรณีศึกษาแรกจะกลาวถึงการใชการควบคุมแบบ MPC ใน  fluidised catalytic 

cracking unit (FCCU) โดยมีวัตถุประสงคที่จะปอนวัตถุดิบใหไดมากที่สุดโดยที่มีขอจํากัดตางๆ 

และปรับปรุงระบบนํากลับคืนของผลิตภัณฑที่มีมูลคาสูง 

กรณีศึกษาที่สองกลาวถึงการนําระบบควบคุมแบบ MPC มาใชในโรงงานแยกอากาศซึ่ง

ผลิตภัณฑที่ไดคือ ออกซิเจน ไนโตรเจน และอารกอน วัตถุประสงคหลักคือการนําระบบควบคุม

แบบ MPC มาใชในการควบคุมพลังงาน และ การนํากลับของออกซิเจน 

 

A survey of industrial model predictive control technology [6]  

งานศึกษานี้อธิบายเกี่ยวกับเทคโนโลยีของ model predictive control  (MPC) ทั้งชนิดเชิง

เสนและไมเปนเชิงเสน ที่ใชในเชิงธุรกิจโดยอาศัยขอมลูจากผูจาํหนาย MPC  เนื้อหาสวนแรกจะ

กลาวถึงประวตัิของ MPC ที่ใชในอุตสาหกรรม สวนตอมาจะกลาวถงึผลการสํารวจผูจําหนาย 

ซอฟตแวรระบบควบคุมแบบ MPC และเทคโนโลยีเฉพาะที่แตละผูขายใช  นาํเสนออัลกอริธึม
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โดยทัว่ไปของระบบควบคุมแบบ MPC  มีการอธิบายลกัษณะการคํานวณที่แตกตางกนัของผูขาย

แตละเจา เทคโนโลยีเฉพะของผูขายจะถกูนํามาพิจารณาเพื่อเปรียบเทียบความเหมือนและความ

แตกตาง และมีการสรุปการประยุกตใชของ MPC ในอตุสาหกรรมตางๆ สวนสุดทายจะนําเสนอ

ความเห็นเกี่ยวกับเทคโนโลยีของ MPC ในยุคตอไป โดยเนนความสาํคัญในเรื่องการพัฒนา

ศักยภาพทางธุรกิจและโอกาสในการคนควาวจิัย 

 

ตัวควบคุมโมเดลพรีดิกทีฟแบบงายบนคอมพิวเตอรสวนบุคคลสําหรับควบคุมระดับของเหลวแบบ

เฉล่ีย. [7] 

งานวิจัยนี้ไดนําเสนอการสรางชุดทดลองและตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟสําหรับ

ควบคุมระดับของเหลวแบบเฉลี่ยซึ่งมักใชเปนถังพักที่ เชื่อมระหวางหนวยปฏิบัติการเพื่อ

วัตถุประสงคทําใหการเปลี่ยนแปลงของอัตราการไหลเปนไปไดอยางราบรื่น โดยไดทําการทดสอบ

กับตัวรบกวนของระบบขนาด 50%, 75%และ 100% ของอัตราการไหลขาเขา และทําการควบคุม

ดวยวิธีการปรับคาพารามิเตอรตามปกติ และการกําหนดวิถีรูปกรวย อีกทั้งทําการทดสอบความ

ทนทานของตัวควบคุมโดยเปลี่ยนชวงการควบคุมใหแตกตางจากจุดที่ทําการหาแบบจําลอง ซึ่ง

สรุปไดวาการควบคุมของตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟสามารถทํางานไดเปนไปตามแนวทางที่

ตองการเปนอยางดีและทําการเปรียบเทียบกับตัวควบคุมแบบพีและพีไอ 

 

การควบคุมกระบวนการเตรยีมผาแบบตอเนื่องโดยตัวควบคุมเอ็มพีซี [8] 

งานวิจัยของนาย เอกชัย แซฉ่ัว ไดกลาวถึงการควบคุมกระบวนการเตรียมผาแบบตอเนื่อง 

โดยตัวควบคุมแบบเอ็มพีซี ซึ่งทําการศึกษาการเตรียมผาในข้ันตอนเดียว รวมถึงขั้นตอนการลางที่

ผา และน้ําไหลสวนทางกัน แบบจําลองทางคณิตศาสตรของระบบนี้ไดรับการพัฒนาขึ้นบนพื้นฐาน

ของการดุลมวลสาร และการดุลพลังงาน และใชการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟรวมกับตัวกรอง

คาลมานตเปนเพื่อชวยควบคุมอุณหภูมิใหเขาสูคาเปาหมายที่ตองการ จากผลการจําลองพบวา 

การควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟรวมกับตัวกรองคาลมานตใหผลการควบคุมที่ดี และมีความ

ทนทานในสภาวะที่คาพารามิเตอรของกระบวนการมีความผิดพลาด  
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บทที่ 3 

ตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 
 

 บทนี้กลาวถึงทฤษฎีของการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟซึ่งอธิบายถึงขอดีและขอจํากัด

ของการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟและสิ่งที่ตองการสําหรับการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 

โครงสรางทั่วไปของการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ, หลักการพื้นฐานของการควบคุมแบบ

โมเดลพรีดิกทีฟและรูปแบบของการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟที่ใชในงานวิจัย 
 
3.1 บทนํา 

การควบคุมในอุตสาหกรรมนั้น โดยทั่วไปจะมีลักษณะที่ยุงยากซับซอน มีตัวแปรอินพุต

และเอาตพุตหลายตัว รวมทั้งตัวแปรรบกวนกระบวนการตางๆ นอกจากนี้ยังเปนกระบวนการใน 

การผลิตขนาดใหญที่ใชวัตถุดิบเปนจํานวนมากทั้งแบบ continuous, semibatch หรือแบบ batch 

โดยเฉพาะอยางยิ่งดวยกระแสของเศรษฐกิจและการอนุรักษส่ิงแวดลอม จะสงผลใหการผลิตใน 

กระบวนการตางๆอยูบนความตองการที่เขมงวด คือ 

1).คุณภาพของผลิตภัณฑ 

2).ใชพลังงานอยางคุมคา 

3).มีความรับผิดชอบในความปลอดภัยของสิ่งแวดลอม 

กระบวนการผลิตในอุตสาหกรรมมักมีปญหาในการควบคุมซึ่งเกิดจากสาเหตุเหลานี้ 

1. กระบวนการตางๆ มักจะเปนแบบหลายตัวแปร และโดยทั่วไปจะมีความสัมพันธกัน

ระหวางตัวแปรแตละตัว มีตัวแปรควบคุมหลายตัว (Several process variables) มีตัวแปรปรับ

หลายตัว (Several manipulated variables) มีตัวแปรรบกวนหลายตัว (Several disturbance 

variables) ซึ่งบางตัวก็สามารถที่จะวัดคาไดบางตัวก็ไมสามารถวัดคาได 

2. กระบวนการมีพฤติกรรมทางพลวัตรที่ซับซอน เชนมีการหนวงเวลา (Time delay) ซึ่ง

เกิดจากการขนสงภายในทอ การวัดคาตางๆ และการวิเคราะห โดยเฉพาะในระบบที่มีอันดับสูงๆ 

(High-order systems) มีพฤติกรรมแบบ Inverse-response มีความไมเสถียรของลูปเปด มี

กระบวนการโดยทั่วไปไมเปนเชิงเสนและ มีขอบเขตจํากัดหลายแบบ เชน มีขอบเขตจํากัดของ

คาตัวแปรอินพุตและเอาตพุต มีคาจํากัดของอัตราการเปลี่ยนแปลงของอินพุต 

3. กระบวนการโดยทั่วไปไมเปนเชิงเสน 
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4). มีขอบเขตจํากัดหลายแบบ เชนมีขอบเขตจํากัดของคาตัวแปรอินพุตและเอาตพุต 

มีคาจํากัดของอัตราการเปลี่ยนแปลงของอินพุต 

คุณสมบัติของตัวควบคุมในอุดมคติที่จะใชในการดําเนินกระบวนการในอุตสาหกรรมเคมี 

1). จะตองสามารถจัดการกับความสัมพันธระหวางตัวแปรของกระบวนการที่มีตัวแปร

หลายตัว การหนวงเวลา (Time delay) และปญหาทางพฤติกรรมทางพลวัตรแบบอื่นๆ ขีดจํากัด

ของอินพุต-เอาตพุต การรบกวนตางๆทั้งที่วัดไดและวัดไมได และการหาผลอันซับซอนของ

พฤติกรรมของกระบวนการที่ไมเปนเชิงเสนได 

2). จะตองสามารถทําสิ่งที่กลาวมาขางตนได ในขณะที่ทําการออปติไมซเซชั่นการควบคุม 

3). ทําการควบคุมไดดีแมวาจะมีผลการวัดจากกระบวนการนอย 

4). ควรจะมีความทนทานตอความคลาดเคลื่อนของแบบจําลอง และการรบกวนการวัด 

5). สามารถที่จะรักษาคุณลักษณะเหลานี้ไดในขณะที่ทําการเริ่มกระบวนการ (start-up) 

และหยุดกระบวนการ(shutdown) ใหเหมือนกับตอนที่อยูในสภาวะคงตัว 

จากที่กลาวมานี้เปนแนวความคิดที่ทําใหเกิดการพัฒนาตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิคทีฟ 

ซึ่งเปนตัวควบคุมที่อาศัยแบบจําลองของกระบวนการมาทํานายคาของตัวแปรควบคุมในอนาคต 

จากนั้นก็ใชเทคนิคทางคณิตศาสตรในการทําออปติไมซเซชั่นตามฟงกชั่นวัตถุประสงคเมื่อนําตัว

ควบคุมแบบโมเดลพรีดิคทีฟ มาเปรียบเทียบกับตัวควบคุมในอุดมคติจะเห็นไดวาสามารถใชกับ

ระบบที่มีตัวแปรหลายตัวและสามารถที่จะจัดการกับความสัมพันธระหวางตัวแปรไดงายเปนพิเศษ 

สามารถจัดการกับไทมดีเลย, อินเวอรสเรสปอนส ไดดีเชนเดียวกับการเปลี่ยนแปลงแบบอื่นๆ ใช

แบบจําลองของกระบวนการ แตวาไมไดตองการแบบจําลองที่เปนแบบริจิดโมเดล มีการแกไข

ผลกระทบของการรบกวนทั้งแบบวัดได และวัดไมได และสามารถที่จะใชการควบคุมแบบออปติ

ไมซเซชั่นได รวมทั้งสามารถที่จะจัดการกับขอบเขตจํากัดไดทุกชนิด [7] 
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 3.2 ประวัติการพัฒนาตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 

 ตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิคทีฟ เปน รูปแบบการควบคุมที่สรางขึ้นจากแบบจําลองของ

กระบวนการเพื่อใชในการคํานวณคาการเปลี่ยนแปลงที่เหมาะสมของตัวแปรปรับในสภาวะที่เกิด

การเปลี่ยนคาเปาหมายหรือมีการรบกวนเกิดขึ้นในระบบ ซึ่งจะใชหลักการออปติไมซเซชั่นในการ

หาคาตัวแปรปรับที่จะทําใหเกิดคาความผิดพลาดของการควบคุมนอยที่สุด โดยที่ตัวควบคุมแบบ

โมเดลพรีดิคทีฟมีพื้นฐานมาจากหลักการโปรแกรมเชิงเสน (Linear Programming) ซึ่งพัฒนาโดย

Zadeh และ Halen (1962) และหลังจากนั้น Propoi (1963) ไดเสนอหลักการเกี่ยวกับมูฟวิ่งฮอไร 

ซัน (Moving Horizon) เปนการคํานวณคาตัวแปรปรับลวงหนาเพื่อใหคาของตัวแปรควบคุมเขาสู 

คาเปาหมายตามที่ตองการ ซึ่งเปนหลักการสําคัญของตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิคทีฟ จากนั้นก็

เร่ิมมีการวิจัยและพัฒนาเพื่อใหสามารถประยุกตใชในเชิงอุตสาหกรรมไดมากขึ้น เนื่องจากการ

พัฒนาตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟนี้เปนวิธีการที่พัฒนามาจากการทดลอง ดังนั้นจึงมีรูปแบบที่

แตกตางกันตามขั้นตอนและวิธีการพัฒนาของแบบจําลองที่จะนํามาประยุกตใชกับตัวควบคุม ป 

ค.ศ. 1979 Cutler และRamaker ไดใชตัวควบคุมแบบไดนามิกซเมตริก (Dynamic Matrix 

Control) หรือที่เรียกวาดีเอ็มซี (DMC) มาใชงานในการควบคุมหนวยการแตกตัวดวยตัวเรง

ปฏิกิริยา (Catalytic Cracking Unit) โดยพัฒนาดีเอ็มซีข้ึนจากการนําลักษณะทางไดนามิกของ

กระบวนการมาสรางเปนเมตริกซ และใชเทคนิคทางคณิตศาสตรในการคํานวณหาคาการ

เปล่ียนแปลงของตัวแปรปรับที่ทําใหเกิดความผิดพลาดนอยที่สุด ทําใหแกปญหาระบบการควบคุม

แบบหลายตัวแปรซึ่งมีผลตอกันภายในระบบบซึ่งไมสามารถแกปญหาการควบคุมดวยตัวควบคุม

แบบพีไอดีได  อัลกอริธึมของการควบคุมแบบไดนามิกเมตริกซใชแบบจําลองของการตอบสนอง

แบบสเต็ปแบบเชิงเสน พฤติกรรมของเอาตพุตของกระบวนการในอนาคต ถูกกําหนดโดยความ

พยายามในการติดตามคาเปาหมายใหใกลเคียงที่สุดเทาที่จะเปนไปไดและคาของอินพุตที่

เหมาะสมสามารถคํานวณโดยการหาคําตอบของปญหาการหาคาที่นอยที่สุดกําลังสอง ซึ่งไดนําไป

ประยุกตใชในการควบคุมอุณหภูมิของเตาหลอมโลหะ และพบวามีสมรรถนะในการควบคุมดีกวา

การควบคุมแบบพีไอดีธรรมดา และตอมาไดมีการใชการควบคุมแบบไดนามิกเมตริกซกับหนวย

ของฟลูอิดคะตะไลติก โดยสวนของการออปติไมซขอบเขตจํากัดใชเทคนิคการโปรแกรมเชิงเสน 

(Linear Programming, LP) ตอมาในป ค.ศ. 1988Prett และ Garcia ไดนําเสนออัลกอริธึมของ

การควบคุมแบบไดนามิกเมตริกซ ในรูปของแบบจําลองสเตทสเปซในเวลาดีสครีต เรียกวาการ

ควบคุมแบบสเตทสเปซไดนามิกเมตริกซ (State Space Dinamic Matrix Control, DMCss) โดย

สรุปอาจกลาวไดวาการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟรุนแรกมีอยูในอัลกอริธึมโมเดลฮิวริสติกและได

นามิกเมตริกซ ซึ่งเปนพื้นฐานในการออกแบบการควบคุมในอุตสาหกรรม ตอมาวิศวกรของบริษัท
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เชลลไดพัฒนาอัลกอรึธึมของการควบคุมแบบไดนามิกเมตริกซ ในรูปแบบควอดราติกโปรแกรม 

(Quadratic Program, QP) เรียกวา ควอดดราติกไดนามิกเมตริกซ (Quadratic Dynamic Matric 

Control, QDMC) โดยขอบเขตจํากัดตาง ๆ จะปรากฎอยางชัดเจนในอัลกอริธึมสําหรับการควบคุม 

ซึ่งรูปแบบเหมือนกับการควบคุมแบบไดนามิกเมตริกซ แตกตางเพียงการคํานวณคาอินพุตที่

เหมาะสมเปนผลเฉลยคําตอบของควอดดราติกโปรแกรมเทานั้น ซึ่ง Garcia ไดประยุกตใชกับ

เตาเผาไพโรไลซีส (Pyrolysis Furnace) ในการปรับความดันของกาซเชื้อเพลิงในเตาเผา  

การควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟไดรับการพัฒนามาอยางตอเนื่องดังแสดงไดดังภาพที่ 3.1 

ซึ่งเปนที่รูจักกันดี เชน การควบคุมแบบไดนามิกสเมตริกซ (Dynamic matrix Control, DMC) การ

ควบคุมแบบโมเดลอัลกอริธึมมิก (Model Algorithmic Control, MAC) , การควบคุมแบบอิน

เทอนัลโมเดล (Internal Model Control, IMC)  การควบคุมแบบควอดราติกไดนามิกส 

(Quadratic Dynamic Matrix Control, QDMC) การควบคุมแบบเจเนอริกโมเดล (Generic 

Model Control, GMC) ซึ่งอาศัยหลักการเดียวกันคือเปนตัวควบคุมโดยอาศัยแบบจําลองในการ

คํานวณชุดของคาการควบคุมในอนาคตโดยการออฟติไมซดวยฟงกชั่นวัตถุประสงค (objective 

function) ซึ่งทําใหคาความคลาดเคลื่อนที่ทํานายนอยที่สุดภายใตขอบเขตจํากัดของการ

ดําเนินการตางๆ เพื่อใหไดคาการตอบสนองที่ตองการ [6,9,10] 

 

ภาพที ่3.1  ลําดับการพัฒนาของการควบคุมโมเดลฟรีดกิทฟีแบบเชิงเสน [6] 
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3.3 หลกัการโดยทั่วไปของเอ็มพีซี 

 การควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเปนเทคนิคที่สามารถควบคุมตัวแปรเอาตพุตหนึ่งตัวหรือ

หลายตัวก็ได และประยุกตใชการออปติไมซเพื่อคํานวณการปรับเปลี่ยนคาตัวแปรปรับ และ

ปรับแตงการตอบสนองที่ตองการจากฟงกชันวัตถุประสงค หลักการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 

คือ ออปติไมซการปรับเปล่ียนตัวแปรปรับเพื่อควบคุมตัวแปรควบคุมใหอยูที่เปาหมายที่ตองการ

เหมือนกับหลักการของการควบคุมแบบออปติมอล (Optimal Control) แตการควบคุมแบบ

โมเดลพรีดิกทีฟจะออปติไมซหาคาตัวแปรปรับจํานวนหนึ่งชุดและใชเพียงตัวเดียวเทานั้น จากนั้น

จะออปติไมซคาตัวแปรปรับชุดใหมโดยอาศัยขอมูลจากการตรวจรู ณ เวลาปจจุบัน ดังแสดงไดใน

ภาพที่  3.2  ซึ่งแตกตางจากการควบคุมแบบออปติมอล คือ คํานวณตัวแปรปรับหนึ่งชุดเทานั้น 

แลวประยุกตใชตัวแปรปรับใหสอดคลองกับเวลาดําเนินการ 

บอยครั้งที่กระบวนการทางเคมีมีการตอบสนองทางพลวัตรชา ดังนั้นจึงตองใชเวลานาน

พอสมควรสําหรับการแสดงผลทั้งหมดของแตละคอนโทรลแอ็กชั่นที่จะควบคุมเอาตพุตของ

กระบวนการ จึงเปนไปไมไดเลยที่จะสามารถเห็นภาพรวมทั้งหมดของการควบคุมจากการวัด

เอาตพุตของกระบวนการเพียงอยางเดียว ดังนั้นการตัดสินใจที่จะเลือกวาตองใชคอนโทรลแอ็กชั่น

แบบไหนสําหรับเวลาปจจุบันจึงเปนสิ่งสําคัญ 

1). พิจารณาวาเอาตพุตของกระบวนการจะเปนอยางไรในอนาคตถาไมมีการควบคุม โดย

สามารถที่จะทํานายคาพฤติกรรมของกระบวนการลวงหนาไดอยางชัดเจน 

2). เลือกคอนโทรลแอ็กชั่นเพื่อที่จะคงไวซึ่งความถูกตองหลังจากเกิดผลเต็มรูปแบบของ

คอนโทรลแอ็กชั่นกอนหนานี้ โดยการคํานวณคาคอนโทรลแอ็กชั่นที่ถูกตองที่ตองที่ทําใหคา

เอาตพุตที่ทํานายเขาสูคาเปาหมายที่ตองการไดอยางใกลเคียงที่สุด[11] 
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ภาพที ่3.2 พืน้ฐานการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ[11] 

 

 ตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะใชขอมูลเอาตพุตของกระบวนการในการคํานวณคาของ

ตัวแปรที่เหมาะสมโดยอาศัยแบบจําลอง และอาศัยแบบแผนของการออปติไมซในการทํานาย

แนวทางของตัวแปรควบคุม,   ผานแกนการทํานาย (prediction or output horizon),  ดวยคา

ของตัวแปรปรับกระบวนการ,  โดยที่  ซึ่งสเต็ปของการทํานายนี้แสดงไดดังภาพที่ 3.2  

 โดยที่สเต็ปเวลา   เครื่องควบคุมจะทําการคํานวณชุดของตัวแปรปรับในปจจุบันและใน

อนาคตผานแกนการควบคุมไป   สเต็ป  คือ  ∆ | , ∆ 1| , … , ∆
1|  ซึ่งจะทํานายพฤติกรรมในอนาคตของเอาตพุตของกระบวนการผานแกนการทํานาย

ไป  สเต็ปคือ 1| , 2| , … , |  โดยจะไดคาของเอาตพุตซึ่ง

สอดคลองตามเปาหมายที่ตองการ โดยการออปติไมซดวยฟงกชั่นวัตถุประสงคซึ่งทําใหคา

ความคลาดเคลื่อนที่ทํานายนอยที่สุดภายใตขอบเขตจํากัดตางๆของอินพุตและเอาตพุตของ

กระบวนการ ซึ่งขอบเขตจํากัดเหลานี้สามารถรวมเขาไวในปญหาของการออปติไมซโดยตรง และ

จากชุดของตัวแปรปรับที่คํานวณได คาของตัวแปรปรับเพียงคาแรก ∆ |  เทานั้นที่นํามา

ประยุกตใชกับกระบวนการจริงจากสเต็ปเวลา   ถึง  1 ที่สเต็ปเวลา 1 จะไดคาวัด 

1  ซึ่งจะถูกนํามาเปรัยบเทียบกับคาเปาหมาย ถายังมีความคลาดเคลื่อนอยูก็จะทําการ

คํานวณชุดของตัวแปรปรับใหมที่เวลาถัดไป 1 สเต็ป และที่ชวงเวลาถัดไปจะไดคาวัดใหมของ

เอาตพุต แกนการควบคุม  และแกนการทํานาย  จะเคลื่อนที่ไปขางหนา 1 สเต็ปและจะทํา
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การคํานวณซ้ําในทํานองเดียวกันโดยอาศัยคาวัดใหมเชนนี้ไปเร่ือยๆ วิธีการดังกลาวเปนวิธีการที่

เรียกวาแกนการเคลื่อนที่ (moving horizon) หรือแกนการถดถอย (receding horizon)  

 
3.4  ขอดีและขอจํากัดของการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 

3.4.1 ขอดีของการควบคมุแบบโมเดลพรีดิกทฟี การควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทฟีมี

ขอดีที่เหนือกวาการควบคุมแบบเชิงเสนแบบดั้งเดิม เชนการควบคุมแบบพีไอดี คือ 

3.4.1.1 การควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ สามารถรับประกันเสถียรภาพของระบบ

ไดตราบเทาที่แบบจําลองของกระบวนการสามารถเปนตัวแทนของระบบไดอยางนาเชื่อ

นั่นคือเมื่อแบบจําลองสามารถเชื่อถือไดในระดับหนึ่งเครื่องควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ

จะสามารถควบคุมกระบวนการไดอยางมีประสิทธิภาพ อยางไรก็ตามอาจกลาวไดวาการ

ควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟสามารถที่จะรับประกันเสถียรภาพของระบบตางๆ ที่มีความ

ไมเปนเชิงเสนสูงไดโดยขึ้นกับแบบจําลองที่ใชวาเปนเชิงเสน/ไมเชิงเสน หรือเปน

แบบจําลองที่งายหรือมีความยุงยากซับซอนเปนตน 

3.4.1.2 สามารถใชควบคุมกระบวนการที่ไมเปนเชิงเสนสูงกระบวนการที่มี 

ตัวแปรอินพุตตัวแปรเอาตพุตจํานวนมากและกระบวนการที่มีขอบเขตจํากัดไดดี 

3.4.1.3 สมรรถนะการควบคุมที่ดีของการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ สามารถ

กําหนดไดโดยเลือกฟงกชั่นวัตถุประสงคที่เหมาะสมซึ่งขึ้นกับวัตถุประสงคในการควบคุม 

 
3.4.2 ขอจํากดัของการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 
การประยุกตใชงานของการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ จํากัดสําหรับกระบวนการหรือ

ระบบซึ่งสามารถหาแบบจําลองของกระบวนการที่นาเชื่อถือและมีความถูกตองพอสมควรทั้งนี้ 

เนื่องจากการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ เปนการควบคุมที่อยูบนพื้นฐานของแบบจําลอง 

3.4.3 สิ่งที่ตองการสําหรับการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 
การควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟตองการแบบจําลองของกระบวนการและพารามิเตอร

ตางๆ ที่มีความนาเชื่อถือ และถูกตองพอสมควร โดยเราสามารถคาดหมายไดวาการควบคุมแบบ

โมเดลพรีดิกทีฟ จะสามารถทําการควบคุมระบบใดๆ ที่มีแบบจําลองที่นาเชื่อถือไดเปนอยางดี แต

เมื่อมีความผิดพลาดของแบบจําลองหรือพารามิเตอรตางๆ จะทําใหการคํานวณคาตัวแปรปรับผิด

ไป วิธีแกคือใชการประมาณคาสเตตและพารามิเตอรตางๆ จะใหการคํานวณคาตัวแปรปรับผิดไป 
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วิธีแกคือใชการประมาณคาสเตตและพารามิเตอรเพื่อชวยในการประมาณคาสเตตและ

พารามิเตอรใหถูกตองหรือใกลเคียงกับคาที่ถูกตอง แตอยางไรก็ตามการประมาณคายังขึ้นกับ

แบบจําลองที่ใชและพารามิเตอรตางๆ ของกระบวนการวามีความผิดพลาดมากนอยเพียงใด 

การควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟตองการ การวัดคาของตัวแปรควบคุมรวมทั้งเอาตพุตตางๆ 

ของกระบวนการ ซึ่งทําใหรูสภาวะปจจุบันของระบบ และอาศัยคาเอาตพุตที่วัดไดเปนพื้นฐานใน

การคํานวณคาตัวแปรปรับที่เหมาะสมหรือประมาณคาสเตตและพารามิเตอรที่ไมถูกตอง ซึ่งถาไม

มีการวัดคาเอาตพุตนี้เคร่ืองควบคุมและตัวประมาณคาจะไมสามารถคํานวณคาตัวแปรปรับหรือ 

ประมาณคาพารามิเตอรหรือตัวแปรตางๆ ไดเนื่องจากไมสามารถทราบคาที่ปจจุบันของระบบ 

 

3.5 แบบจําลองกระบวนการสาํหรับการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 
ในกรณีนี้จะพจิารณาถงึเอ็มพีซีแบบดั้งเดมิ (Standard MPC) ซึง่จะใชเฉพาะกับ

แบบจําลองเชงิเสนเทานัน้ โดยจะแบงเปน 3 แบบ คือ 

1.Finite Convolution Models ซึ่งจะแบงออกเปน 2 รูปตามชนิดของแบบจําลอง  

ไดสองแบบคือ Impulse-Response model และ  Step-Response Model Form  

2.Discreet State-Space models 

3.Discrete Transfer Function Models 

 
3.5.1 แบบจําลองกระบวนการ 
โดยทั่วไปในกระบวนการตางๆสามารถเขียนเปนสมการทางคณิตศาสตรเพื่ออธิบายการ

เปลี่ยนแปลงและความสัมพันธของตัวแปรตางๆของกระบวนการซึ่ง รียกวาแบบจําลอง

กระบวนการได แตอยางไรก็ตามในทางปฏิบัติอาจไมสามารถเขียนสมการทางคณิตศาสตรอยาง

สมบูรณครบถวนเพื่ออธิบายกระบวนการจริงที่มีความซับซอนไดอยางถูกตอง  แตเปนเพียงการ

ประมาณคาของกระบวนการจริงเทานั้น ทั้งนี้แบบจําลองกระบวนการจะสรางขึ้นเพื่อวัตถุประสงค

ตางๆดังตอไปนี้ เพื่อทําความเขาใจกระบวนการโดยไมตองใชกระบวนการจริง  เพื่อทดสอบ 

ออกแบบระบบและขอจํากัดตางๆที่ใชในการควบคุม และเพื่อหาจุดที่เหมาะสมของกระบวนการ

และปรับคาสภาวะการดําเนินการผลิตเพื่อใหไดผลกําไรสูงสุด 
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 แบบจําลองกระบวนการเปนหลักการพื้นฐานสําหรับการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 

แบบจําลองกระบวนการแบบเชิงเสน(Linear empirical model) ที่ไดจากการทําผลตอบสนอง

ฟงกชันเปนเทคนิคที่ไดรับการยอมรับและมีการใชงานอยางแพรหลายในปจจุบัน [6,14] การ

ควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ มักจะถูกใชงานในกระบวนการที่มีหลายตัวแปรและมีความสัมพันธ

กันของตัวแปรสูง ดังนั้นแบบจําลองกระบวนการจะถูกสรางมาจากการทดสอบกระบวนการดวย

วิธีการหาผลตอบสนองฟงกชันแบบสเต็ปโดยใชวิธีทางคณิตศาสตร ในการใชขอมูลจากการ

ทดลอง เราสามารถสรางสมการของทุกๆเอาตพุตไดเทากับจํานวนการเก็บตัวอยางการทดลอง 

จํานวนการเก็บขอมูลตัวอยางจากการทดลองมีความสําคัญมากกวาจํานวนสัมประสิทธิ์ที่ไมทราบ

คา เพราะวาเราสามารถใชเทคนิคกําลังสองนอยที่สุดแกสมการหาคาสัมประสิทธิ์ที่ไมทราบคาได

ซึ่งคาที่ไดอาจจะไมเหมาะสมกับสมการใดสมการหนึ่งแตจะเหมาะสมกับทุกสมการ 
 

3.5.1.1 ระบบเวลาไมตอเนื่อง (Discrete time) 

ในงานวิจัยนี้จะนําตัวควบคุมแบบดีเอ็มซีมาประยุกตใชงานระบบคอมพิวเตอร ดังนั้น

การศึกษาระบบควบคุมจึงตองใชแบบจําลองแบบระบบเวลาไมตอเนื่อง(Discrete time) ซึ่ง

หมายถึง แบบจําลองที่มีอินพุตและเอาตพุตเปนซีเคว็นซของขอมูลหรือ สัญญาณเวลาไมตอเนื่อง 

โดยสามารถแสดงแบบจําลองในรูปของสมการคณิตศาสตรไดวา 

, ∞ , ∞                            3.1       

เมื่อ  X คือสัญญาณ  
และ  k เปนเลขจํานวนเต็ม          
โดยสัญญาณนี้ไดมาจากการเก็บตัวอยางจากสัญญาณอะนาล็อก ซึ่งก็คือคาที่วัดไดจาก

กระบวนการโดยมีคาบเก็บตัวอยางหรือ T ซึ่งแสดงในรูปของสมการคณิตศาสตรไดวา 

                                            3.2   

เมื่อ X a เปนสัญญาณอะนาล็อก และสามารถวาดรูปสัญญาณเวลาไมตอเนื่อง (Discrete time) 

ออกมาไดดังภาพที่ 3.3 



ภาพที ่3.3 แ
 

สวนนิยามเชิ

เอาตพุต Y[k

โดย

Models) ซึ่ง

ปอนสัญญา

(Superposit

1.คณุ

2.คณุ

คุณสมบัติทั้ง

ทําไดงายขึ้น 
 

แสดงตัวอยาง

ชงคณิตศาสต

k] สามารถเขี

สมมุติฐานที่น

เปนการตอบ

าณนั้นเขาไป

tion) 2 ขอ ซึง่

ณสมบัติในกา

ณสมบัติทางด

งสองประการ

 

งสญัญาณเวล

รระหวางซีเค

ขยีนไดดังสมก

นํามาใชคือ แ

บสนองของระ

ปที่เวลาใดๆ 

งเปนคุณสมบั

ารรวมกนั (A

ดานความสมํ

รนีท้ําใหการส

ลาไมตอเนื่อง

ควน็ซของสัญญ

การ 

แบบจําลองเชิ

ะบบตอสัญญ

 และส

บตัิของระบบเ

dditivity pro

ม่ําเสมอหรือก

รางแบบจําล

ง 

ญาณอินพุต

                 

ชิงเสนที่ไมขึ้น

ญาณอินพุตลั

ามารถอธิบ

เชิงเสน คือ 

operty) 

การทวีคา (Ho

องเพื่อการวเิ

X[k] และซีเ

                    

นกับเวลา (Li

ลักษณะหนึ่งจ

ายไดดวยคุณ

omogeneity 

                   

เคราะหและทํ

เคว็นซของสัญ

                    

inear Time 

จะเหมือนกัน

ณสมบัติการ

          

or scaling p

                    

ทาํนายระบบส
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ญญาณ

     3.3     

Invariant 

นไมวาจะ

รทับซอน 

     3.4  

property) 

     3.5  

สามารถ
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3.5.1.2 แบบจําลองการตอบสนองตออิมพัลซ (Impulse Response Model) 

เมื่อเพิ่มตัวแปรอินพุตขนาด 0,1,0, … ,0, …  เขาไปในกระบวนการ จะ

สามารถวัดคาตัวแปรเอาตพุตไดเปน 0, , , … , , …  โดยจะใหระบบมีลักษณะ
เปนไปตามสมมุติฐานนี้ 

 
ภาพที ่3.4การตอบสนองแบบอิมพัลซ 

จะไดวา 0 เพราะระบบจะไมเปลี่ยนแปลงในทนัททีี่ตัวแปรอินพุตเปลี่ยนแปลงและ 

0 สําหรับ  โดยที่ระบบจะเขาสูสถานะคงตวัเมื่อเวลาผานไป  ชวงเวลา ระบบที่

เปนลักษณะนีจ้ะเรียกวา Finite Impulse Response (FIR) โดยกระบวนการจริงในอุตสาหกรรม

หลายกระบวนการสามารถที่จะใช FIR ในการประมาณไดดี แตอยางไรก็ตามระบบที่เปนลักษณะ 

integrating system จะไมสามารถใช FIR ในการประมาณได 

 จากแบบจําลองเชิงเสนที่ไมข้ึนกับเวลา (Linear Time Invariant Models)     เมื่อทําการ

เลื่อนคาอนิพตุ จะไดวา  

0,1,0, … ,0, …  

ทําใหมีการเลือ่นคาตอบสนองเปนดงันี ้

0, , , … , , …  

ซึ่งลักษณะไดนามกิของระบบที่เปน FIR ก็จะสามารถอธบิายไดดวยเซท็ของคาสัมประสิทธิ ์FIR ที่

แสดงอยูในรูปของเมตริก 

, , … ,  
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โดยสามารถทีจ่ะคํานวณการตอบสนองของระบบไดจากการใชคุณสมบัติการซอนทับ เมื่อมีตัว

แปรอินพุตหลายคาจะไดวา 

, , , …  
 

ซึ่งสามารถแสดงในรูปผลรวมของอิมพัลซไดวา 

1,0,0, …  

        0,1,0, …  

                                                                     0,0,1,0, …  … 

คาตัวแปรเอาตพุตของระบบจะเปน 

     0, , , , … , , 0,0, …  

          0, 0, , , … , 0,0, …  

                                                        0,0,0, , , … , , 0,0, …                         

                                                   0, , ,…  

ดังนัน้จะสามารถหาตัวแปรเอาตพุตในแตละชวงเวลาไดจาก 

                                                        3.6  

โดยที่สัมประสิทธิ ์  จะแสดงถึงผลของอนิพุตซึ่งเกิดที่ชวงเวลา i ในอดีตที่สงผลกับคาตัวแปร 

เอาตพุต  

 
5.1.3 แบบจําลองการตอบสนองตอสเต็ป (Step Response Model) 

ในระบบอุตสาหกรรมสามารถที่จะประมาณลักษณะไดนามิกของกระบวนการไดโดย

ระบบเวลาไมตอเนื่อง และโมเดลเชิงเสนที่ไมข้ึนกับเวลาระหวางตัวแปรเอาตพุตและตัวแปรอินพุต 

โดยจะพิจารณาเมื่อมีการเปลี่ยนแปลงแบบสเต็ปของตัวแปรอินพุต  

 1,1,1, … ,1, …  

สัญญาณการตอบสนองตอสเต็ปของตัวแปรเอาตพุตจะมีคาเปน 

0 0, , , , …                  3.7  
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                                  0, , , , …                                                 3.8  

โดยกําหนดให , , , … คือคาสัมประสิทธิ์ของผลตอบสนองแบบสเต็ป ชวงเวลาที่ใชในการ

วัด∆  และกําหนดให 0 สําหรับ 0 

จากแบบจําลองเชิงเสนที่ไมข้ึนกับเวลา (Linear Time Invariant Models)     เมื่อทําการเลื่อนคา 

สเต็ปอินพุต จะไดวา 

0 0,1,1, … ,1, …  

ทําใหมีการเลือ่นคาตอบสนองเปนดงันี ้

0  0,0, , , , …  

โดยที่เมตริกคาสัมประสิทธิ์ของผลตอบสนองแบบสเต็ปจะอธิบายถึงผลของอินพุตที่มีตอเอาตพุต

ของระบบ และเมตริกคาสัมประสิทธิ์ของผลตอบสนองแบบสเต็ปสามารถแสดงไดดังสมการ 3.9 

, , … ,                                               3.9  

 

ภาพที ่3.5 การตอบสนองแบบสเต็ป 

เมื่อมีตัวแปรอินพุตหลายคาจะไดวา 

0 , , , …  

ซึ่งสามารถแสดงใหอยูในรูปของผลรวมสเต็ป 

                  0 1,1,1,1, …  

                                                    0,1,1,1, …  
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                                                           0,0,1,1, …  … 

เมื่อกําหนดใหเวคเตอรการเปลี่ยนแปลงอนิพุต ∆  มีคาดังสมการ 3.10 

∆  = 1                                                   3.10  

ซึ่งสมการตอไปนี้จะแสดงถงึผลรวมของชดุการเปลี่ยนแปลงตัวแปรเอาตพุตสําหรับการ

เปล่ียนแปลงคาตัวแปรอินพุตที่มีขนาด ∆  

0 0, , … , , , , … 0  

                                                           0,0, , … , , , , … ∆ 1  

                                                           0,0,0, , … , , , , … ∆ 2  …  

  
                                         0 0, 0 , 0 ∆ 1 , 

                                                       0 ∆ 1 ∆ 2 , …, 

                                                       0 ∆ 1 ∆ 2   

                                                       …  ∆ 1 , 

                                                       0 ∆ 1 ∆ 2  

                                                      ∆ 3  ∆ , …  

ดังนัน้จะสามารถหาตัวแปรเอาตพุตในแตละชวงเวลาไดดังนี ้

 ∆                                             3.11  

 

โดยที่สัมประสิทธิ์การตอบสนองแบบสเตป็จะมีความสมัพันธกับการตอบสนองแบบอิมพัลซคือ 

 =                                                                    5.12   

หรือ 

                                                                          3.13  
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โดย 1,2,3, … ,  และ  0 

 
3.6 ตัวควบคมุไดนามิกส เมตริกคอนโทรล 

ตัวควบคุมที่เลือกใชในงานวิจัยนี้คือ ตัวควบคุมไดนามิกสเมตริก (Dynamic Matrix 

Controller) ซึ่งเปนตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิคทีฟตัวแรกที่ใชในอุตสาหกรรมจริง และในปจจุบันก็

ยังเปนตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิคทีฟที่มีการใชงานมากที่สุด อีกทั้งยังมีการพัฒนาตัวควบคุมนี้

อยางตอเนื่อง  ตัวควบคุมไดนามิกสเมตริก (Dynamic Matrix Controller)จะทํางานเหมือนกับตัว

ควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟทั่วไปที่ใชในการแกปญหาการควบคุมที่ซับซอนโดยอาศัยการทํานาย

คาตัวแปรเอาตพุตในอนาคตจากพฤติกรรมหรือคาการควบคุมในอดีต และลักษณะทางไดนามิก

ของระบบซึ่งเปนหลักการของมูฟวิ่งฮอไรซัน เพื่อนํามาคํานวณหาคาการเปลี่ยนแปลงของตัวแปร

ปรับที่เหมาะสม ณ ชวงเวลาปจจุบันและอนาคตโดยหลักของการควบคุมแบบดีเอ็มซีจะใชการ

ออพติไมซฟงกชันวัตถุประสงค ซึ่งก็คือคาความผิดพลาดระหวางคาเปาหมาย(set point)ของตัว

แปรควบคุมกับคาทํานาย (Predicted Value) โดยดีเอ็มซีถูกจัดรูปใหเปนตัวควบคุมที่ใหคาความ

ผิดพลาดนอยที่สุดโดยการคํานวณเซตของการเปลี่ยนแปลงในอนาคตของตัวแปรปรับ ซึ่งทําใหได

คาความผิดพลาดของตัวแปรเอาตพุตยกกําลังสองตลอดชวงเวลาในการทํานายมีคานอยที่สุด 

ตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟถูกออกแบบมาเพื่อผลักดันกระบวนการจากขอจํากัดที่

สภาวะคงตัว(steady state) ซึ่งจะคํานวณจุดปฏิบัติการที่เหมาะสมทางเศรษฐกิจโดยใชหลักการ

ออปติไมซที่สภาวะคงตัว และโดยทั่วไปวัตถุประสงคหลักของตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะ

เรียงลําดับตามความสําคัญดังนี้ 

1. ปองกันการละเมิดขอบเขตจํากัดของคาตัวแปรปรับหรืออินพุตและขอบเขตจํากัดของ

ตัวแปรเอาตพุต 

2. ผลักดันใหคาตัวแปรควบคุมไปสูสภาวะอยูตัวที่เหมาะสม  

3. ผลักดันใหคาตัวแปรปรับไปสูสภาวะอยูตัวที่เหมาะสม 

4.ปองกันการเคลื่อนไหวที่มากเกินไปของคาตัวแปรปรับ 

 ภาพที่ 3.6 จะแสดงถึงแผนภาพการทํางานในแตละข้ันของตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิก

ทีฟ ในขั้นตอนแรกจะเปนการอานคาพารามิเตอรอินพุต(ตัวแปรรบกวนและตัวแปรปรับ)และ

คาพารามิเตอรเอาตพุต(ตัวแปรควบคุม)ในปจจุบันจากกระบวนการ ในขั้นตอนตอมาจะเปนการ

คํานวณซึ่งคาการคํานวณหลักที่ตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟคํานึง ถึง ไดแก สภาวะปจจุบัน

ของกระบวนการอยู ณ สภาวะใด เมื่อใดที่ควรจะปรับกระบวนการไปที่สภาวะคงตัว และประการ
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สุดทายคือวิธีการใดที่เหมาะที่สุดในการขับเคลื่อนกระบวนการไปสูสวาวะที่ควรจะเปน ข้ันตอน

สุดทายคือการสงคาเอาตพุตโดยสวนใหญจะเปนการสงคาเปาหมายของลูปควบคุมไปยังระบบ

ควบคุม DCS 

 

ภาพที ่3.6 แผนภาพการทํางานในแตละขั้นของตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทฟี  
 

 

 

3.6.1 การทํานายลวงหนาแบบหลายสเต็ป(Multi-Step Prediction) 

อานคาพารามเิตอร(ตัวแปรปรับ, ตัวแปรรบกวน ,ตัวแปรควบคุม)

ปรับปรุงคาการทํานายของแบบจําลอง

พิจารณาโครงสรางของการควบคุม

ตรวจสอบสภาวะเงื่อนไขที่ไมเหมาะสม

คํานวณคาเปาหมาย(set point)

คํานวณการควบคุมที่เหมาะสม

สงคาเอาตพุตไปยังกระบวนการ



 

 
26 

 

ภาพที ่3.7 ภาพแสดงการตั้งปญหาพื้นฐานของการควบคุม 

 จากภาพที ่ 3.7 จะแสดงใหเห็นวาในระบบจะมีอินพุตภายนอกอยู 3 ประเภท ไดแกคาตัว

แปรปรับ (MV)แสดงดวยสญัลักษณ  ซึง่มีผลกระทบตอเอาตพุต คาตัวแปรรบกวนจากการวัด

(DV)แสดงดวยสัญลักษณ  และสุดทายคือคาตัวแปรรบกวนที่ไมสามารถวัดคาไดแสดงดวย

สัญลักษณ  ซึ่งจะบวกเขาไปกับเอาตพุตของระบบ ระบบโดยรวมสามารถอธิบายไดโดยสมการ 

                                             3.14  

กําหนดใหแบบจําลองของผลตอบสนองแบบสเต็ป ,  แทนพลวัตรของระบบ ,  

ตามลําดับทําใหสามารถกาํหนดแบบจาํลองโดยรวมของผลตอบสนองแบบสเต็ปหลายตัวแปรได

ดังสมการ  

                                                            3.15  

และอินพุตของระบบคือ 

∆
∆
∆                                                       3.16  

 

เมื่อพิจารณาสมการ  

   ,  , … ,                          3.17  

โดยนิยามสมการสภาวะจะประกอบไปดวยคาเอาตพุตของระบบในอนาคต 
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 1

1

                                             3.18  

และภายใตสมมติฐานทีว่าคาตัวแปรอินพุตของระบบไมเปล่ียนแปลงจากคากอนหนา 

∆  ∆ 1  .  .  .   0                                   3.19  
                                                           ∆  ∆ 1  .  .  .   0       

นอกจากนี้สมการสภาวะจะไมรวมถึงคารบกวนที่ไมสามารถวัดคาได ดังนัน้จงึกาํหนดให 

1  .  .  .   0                                  3.20  

สมการสภาวะจะสามารถเขยีนใหมไดในรูป 

  . 1 ∆ 1                           3.21  

ซึ่งสมการนี้จะแสดงถึงผลกระทบของการเปลี่ยนแปลงคาอินพุต ∆ 1  ในอนาคตขางหนา

ของระบบ โดยมีสมมติฐานที่วาไมมีการเปลี่ยนแปลงคาของอินพุตนอกจากนี้ ซึง่ผลกระทบของ

การเปลี่ยนแปลงจะแสดงผลอยูในรูปของเมตริกซ    ผลกระทบของการเปลี่ยนแปลงคาอินพุต

ใดๆในอนาคตถูกอธิบายดวยเมตริกซผลตอบสนองแบบสเต็ปที่เหมาะสม  เมื่อพิจารณาผลการ

ทํานายคาเอาตพุตที่ชวงเวลาถัดไปของสเต็ปเวลา  

1|
2|

|

 

1
2

 ∆ |  

                            

0

 ∆ 1|  .  .  .   .  .  .  .  .  .   

0
0

0
 ∆ 1|  

                            ∆

0

 ∆ 1|  .  .  .   
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                                 .  .  .  .  .  .  

0
0

0
∆ 1|  

                              

1|
2|

|

                                                                                  3.22  

 

เทอมแรกของสมการทางดานขวามือจะอธิบายถึงการเปลี่ยนแปลงของระบบในอนาคต

เมื่อการเปลี่ยนแปลงของอินพุตในอนาคตเปนศูนย สวนเทอมที่เหลือจะอธิบายถึงผลกระทบใน

ปจจุบันและอนาคตของการเปลี่ยนแปลงคาตัวแปรปรับอินพุต ∆ | , คารบกวนจาก

การวัด ∆ |  และ คารบกวนที่ไมสามารถวัดคาได |   โดยที่คา

สัญลักษณ |  แสดงถึงการทํานายของ  ซึ่งสรางมาจากขอมูลที่มีอยู ณ 

ชวงเวลาที่  คาสัญลักษณดังกลาวนํามาประยุกตใชกับคาพารามิเตอร ∆  และ  

 คาโดยสวนใหญของตัวแปรเหลานี้ไมสามารถหาไดในชวงเวลาที่  และจําเปนตอง

ทํานายใน rational fashion  จากการวัดที่ในเวลา  คา  สามารถรูคาไดดังนั้น ∆
1  สมมติใหคารบกวนไมเปลี่ยนแปลงในอนาคตสําหรับอัลกอริธึมของดีเอ็มซี

(DMC) 

∆ 1| ∆ 2|  .  .  .  ∆ |   0                 3.23  

ซึ่งสมมติฐานนี้จะเหมาะสมเมื่อคารบกวนมีคาเปลี่ยนแปลงไมมากนัก ในทํานองเดียวกันคา

รบกวนที่ไมสามารถวัดคาได |   จะถูกตั้งสมมติฐานวาไมมีการเปลี่ยนแปลงคา

เชนกัน 

| 1| 2|  .  .  . |      3.24  

ดังนัน้สามารถประมาณคาในปจจุบนัของคารบกวนที่ไมสามารถวัดคาไดจากสมการที่ 3.14 ดวย

คา 

| .                                         3.25  
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ซึ่งคา   หมายถึงคาจริงของเอาตพุตที่ไดจากการวัด และ  คือเอาตพุตที่ไดจาก

แบบจําลองทํานาย ณ ชวงเวลาที่  (ภายใตสมมติฐาน  0) ข้ึนอยูกับขอมูลที่มีอยู ณ 

ชวงเวลานั้น  คาความแตกตางระหวางคาเอาตพุตที่ไดจากการทํานายและคาเอาตพุตที่ไดจากการ

วัดก็คือคาโดยประมาณของคารบกวนที่ไมสามารถวัดคาได 

 โดยทั่วไปเราจะพิจารณากรณีคาตัวแปรปรับอินพุตมีคาเปลี่ยนแปลงไมเกินคาแกนการ

ทํานาย(prediction horizon) 

∆ | ∆ 1|  .  .  .  ∆ 1|   0      3.26  

ภายใตสมมติฐานนี้สมการที่ 3.22 สามารถเขียนไดในรปู 

 

 1|  

1
2

from the memory

 

                                         ∆

∆
feedforward term

.  

.  

.  

feedback tgerm

 

 

                                      

0

          

…
0
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…

    

…
…
…

…

   

0
0

   

dynamic matrix

∆ |
∆ 1|

∆ 1|
∆

future input moves

3.27  
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เมื่อกําหนดนยิามใหมดังนี ้

1|  

1|
2|

|

                                                         3.28  

 

   

0

   

…
…
  …

…

   

0
0

 

 

                                                                           3.29  

 

                                                                             3.30  

 

∆  

∆ |
∆ 1|

∆ 1|

                                               3.31  

 

  
0
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0
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…

0
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0

   

0
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      3.32  
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เมื่อแทนดวยนิยามใหมที่กาํหนดไวคาการทํานายลวงหนา สเต็ป สามารถเขียนไดในรูปของ 

1  ∆ ∆      3.33  

โดยที่คาสามเทอมแรกจะถกูกําหนดโดยการควบคุมในอดีต ,  และคาทีไ่ดจาก

การวัดในเวลาปจจุบัน สวนเทอมสุดทายจะอธิบายถึงผลกระทบของการเปลี่ยนแปลงคาตัวแปร

ปรับในเวลาปจจุบัน Δ  

 

3.7 ฟงกชั่นวตัถุประสงค (Objective function) 

ฟงกชั่นวัตถุประสงค คือ ฟงกชั่นที่กําหนดสมรรถนะของการทําออปติไมซ ซึ่งเปนฟงกชั่นที่

ใหผลเปนคาบวกเพียงคาเดียวในกรณีที่หาคานอยที่สุด (เปนลบในกรณีที่หาคามากที่สุด) สามารถ

เปล่ียนตามกระบวนการหรือตัวแปรที่ตองการออปติไมซ ในระบบควบคุมโมเดลพรีดิกทีฟสวนมาก

จะเขียนฟงกชั่นวัตถุประสงคในรูปกําลังสองของตัวแปรควบคุมและตัวแปรปรับ การหาฟงกชั่น

วัตถุประสงคสามารถเขียนไดหลายรูปแบบ โดยในงายวิจัยไดใชฟงกชั่นวัตถุประสงคในรูปของตัว

แปรควบคุมและตัวแปรวัด คือ ฟงกชั่นวัตถุประสงคแบบกําลังสองที่นอยที่ หรือสมการควอดราติก 

โดยที่ฟงกชั่นวัตถุประสงคนี้จะรวมคากําลังสองของคาความผิดพลาดในการทํานาย ระหวางตัว

แปรปรับและตัวแปรวัดที่ทําการทํานายภายในชวงการควบคุม รูปแบบโดยทั่วไปของฟงกชั่น

วัตถุประสงคสามารถเขียนไดในรูปของสมการ 

∆ | … ∆ 1| ℓ| ℓ                
ℓ

3.34  

 

เกณฑนี้จะชวยลดผลรวมของคาเบี่ยงเบนยกกําลังสองของคาควบคุมจากการทํานายจากกับคา

เปาหมายหรือเสนแนววิถีอางอิง ( ℓ ) ณ ชวงเวลาในอนาคต  สเต็ป และเราสามารถ

สมมุติคาตัวแปรปรับใหเปนคาคงที่ไดภายหลังชวงเวลา  ซึ่งมีคาดังนี้  

∆ | ∆ 1| ∆ 1| 0 

โดยที่คาของ เสมอ ซึ่งก็หมายความวาตวัควบคุม DMC จะพิจารณาการเคลื่อนที่ในคร้ัง

ถัดไปของ  เทานัน้ การเลือกคาพารามิเตอร  และ จะมีผลตอเสถียรภาพของระบบ 
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 โดยทั่วไปความสัมพันธของกระบวนการผลิตจะไมสามารถทําใหเอาตพุตทั้งหมดของ

กระบวนการเขาใกลเคียงกับเสนแนววิถีอางอิงพรอมกันทั้งหมดได ในทางปฏิบัติจะมีเอาตพุต

บางสวนที่มีการควบคุมอยางดีและสงผลกระทบตอกระบวนการมากกวาเอาตพุตตัวอ่ืน ดังนั้นทํา

ใหมีการถวงน้ําหนักเอาตพุตลงไปในฟงกชั่นวัตถุประสงค ซึ่งสามารถแสดงไดดังสมการ 

∆ | … ∆ 1| Γℓ ℓ| ℓ            3.35
ℓ

 

ตัวอยางสําหรับระบบที่มีเอาตพุตสองตัวไดแก และ   รูปแบบของเมตตริกซคาคงที่ถวง

น้ําหนักจะอยูในรูปแบบ 

Γℓ
1 0

0 2  ; ℓ                                                          3.36   

และฟงกชั่นวตัถุประสงคจะแสดงไดดังสมการ 

∆ | … ∆ 1|       

 1 1 ℓ| 1 ℓ   
ℓ

2 2 ℓ| 2 ℓ
ℓ

       3.37  

 

ดังนั้นคาคงที่ที่ถวงน้ําหนักขนาดใหญจะมีผลตอเอาตพุตโดยเฉพาะซึ่งเปนผลของคาผลรวมจากคา

ความเบี่ยงเบนกําลังสองของฟงกชันวัตถุประสงค ซึ่งผลของคานี้จะทําใหตัวควบคุมสามารถ

ตอบสนองใหเอาตพุตเขาใกลเคียงกับเสนแนววิถีอางอิง 

 ทายที่สุดการเปลี่ยนแปลงของคาตัวแปรปรับจะทําใหเอาตพุตมีการเปลี่ยนแปลงไปตาม

เสนแนววิถีอางอิงซึ่งจะสามารถทําหนาที่ไดดี และไดรับการยอมรับในทางปฏิบัติ ซึ่งสามารถทําไดโดย

การเพิ่มในสวนของสวนที่จะปรับคาตัวแปรที่เปล่ียนแปลง ใหกับฟงกชันวัตถุประสงคดังสมการ 

∆  Γℓ ℓ| ℓ
ℓ

 Γℓ ∆ ℓ 1         3.38
ℓ

 

คาคงที่ที่มีขนาดใหญของเมตริกซ Γℓ จะสงผลตอฟงกชันเล็กนอย ซึ่งจะมีผลทําใหการควบคุม

เอาตพุต ไมเปนไปตามเสนแนววิถีไดอยางมีประสิทธิภาพนัก ดังนั้นความสัมพันธของขนาด Γℓ  
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และ Γℓ  จะพิจารณาจากการเลือกระหวาง ประสิทธิภาพในการติดตามเสนแนววิถี และ การลด

ผลตอบสนองจากการเปลี่ยนแปลงคาตัวแปรปรับ 

ในความเปนจริงนัน้ หลกัเกณฑดังกลาว ไมสามารถแกไขไดโดยสมการควอสดราติกในทุก

กรณี หากแตวาหลายครั้งนั้นเราสามารถนาํวิธกีารดังกลาว ไปใชในการสรางระบบเพื่อติดตามและ

แกไขปญหาทีเ่กิดขึ้นไดอยางมีประสิทธิภาพ ทั้งนี้ส่ิงทีสํ่าคัญที่สุด นั่นก็คอื การพิจารณาการ

กําหนดหลักเกณฑและรูปแบบที่สามารถสรางระบบเพือ่นําไปสูการควบคุมปญหาที่เกิดขึ้นได

อยางเหมาะสมตามผลกระทบและเทคนคิของแตละระบบ 
 

3.8 ขอบเขตจํากัด (Constraints) 

 ในอุตสาหกรรมเคมีทั่วไปในการปฏิบัติงานตางๆ มักจะมีขอบเขตจํากัด ดังนั้นการ

ออกแบบการควบคุมจึงตองกําหนดขอบเขตจํากัดไวเพื่อปองกันอันตรายและความสูญเสียที่จะ

เกิดจากการปฏิบัติงาน โดยการควบคุมแบบโมเดลพรีดิคทีฟเมื่อทําการออปติไมซก็จะตองขึ้นกับ

ขอบเขตจํากัดตางๆ โดยสามารถแบงขอบเขตจํากัดออกเปน 3 ประเภทไดแก 

1. ขอบเขตจํากัดของคาตัวแปรปรับหรืออินพุต(Manipulated variable Constraints)  

2. ขอบเขตจํากัดของอัตราเปลี่ยนแปลงคาตัวแปรปรับหรืออินพุต(Manipulated 

variable Constraints)   

3. ขอบเขตจํากัดของตัวแปรเอาตพุต (Output Variable Constraints) 

3.8.1 ขอบเขตจํากัดของคาตัวแปรปรับหรืออินพุต (Manipulated variable  
Constraints) โดยทั่วไปแลวมักเปนขอบเขตจํากัดอยางแข็ง(hard constraints) ซึ่งประกอบดวย

ขอบเขตจํากัดลางและบน (lower and upper bound)ของอินพุต  เวคเตอรคําตอบของตัว
ควบคุมตัวควบคุมไดนามิกสเมตริกมิไดประกอบดวยการเคลื่อนที่ในปจจุบันแตยังรวมถึงการ

เคลื่อนที่สําหรับชวงเวลา  ในอนาคต ขอจํากัดของการเคลื่อนที่ในอนาคตสามารถนํามาใช

เพื่อใหการคํานวณและการปองกันการละเมิดของขอจํากัดในอนาคตมีผลตอบสนองโดยรวมทีด่ข้ึีน 

ขอบเขตจํากัดของคาตัวแปรปรับ ณ ชวงเวลา ℓ คือ 

ℓ ∆ | 1 ℓ
ℓ

; ℓ 0,1, … 1 
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โดยที่คา 1  เปนคาตัวแปรปรับกอนการดําเนินงาน สําหรับทั่วๆไปเราสามารถให

ขอจํากัด ℓ , ℓ   แปรผันตามแนวนอน ขอจํากัดเหลานี้จะถูกแสดงในรูปของเมท

ริกซสําหรับประมาณการดังสมการที่ 3.39 

∆

1 0

1 1
0 1

1 1

                 3.39  

เมื่อ 

0
    

… 0
… 0

…
 

 

3.8.2 ขอบเขตจํากัดของอัตราเปลี่ยนแปลงคาตัวแปรปรับหรืออินพุต 
(Manipulated variable Constraints) เปนขอบเขตจํากัดอยางแข็ง(hard constraints) ของการ

เปลี่ยนแปลงคาตัวแปรปรับ ∆  โดยทั่วไปการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะถูกใชในโหมด 

supervisory ซึ่งมีการจํากัดการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายและคาการเคลื่อนที่ของตัวแปรปรับของ

ตัวควบคุมในระดับที่ต่ํากวา ซึ่งผลเหลานี้มีผลตอขอจํากัดของเคลื่อนที่ของตัวแปรปรับดังสมการที่ 

3.40 

∆

∆ 0

∆ 1
∆ 0

∆ 1

                        3.40  

เมือ ∆ ℓ 0 คือ ขอบเขตที่เปนไปไดของขนาดของการเคลื่อนที ่

3.8.3 ขอบเขตจํากัดของของตัวแปรเอาตพุต (Output Variable Constraints) วิธีการ

นี้สามารถใชประโยชนจากการทํานายเอาตพุตในอนาคตมาคาดหมายการละเมิดขอจํากัดใน

อนาคตได 

1|  
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ซึ่งสามารถแสดงขอจํากัดในรูปของ ∆  ไดดังสมการ 

∆
∆ 0

∆ 0
 

3.41  

เมื่อ 
 

1
2   ;       

1
2  

คือเวคเตอรแนววิถีของขอจํากัดเอาตพุต ℓ , ℓ  

3.8.4 ขอบเขตจํากัดรวม(Combine Constraints) ขอบเขตจํากัดของคาตัวแปรปรับหรือ

อินพุต(Manipulated variable Constraints) ขอบเขตจํากัดของอัตราเปลี่ยนแปลงคาตัวแปรปรับ

หรืออินพุต(Manipulated variable Constraints)  และขอบเขตจํากัดของตัวแปรเอาตพุต (Output 

Variable Constraints) สามารถเขียนรวมกันไดในรูปของ 

Δ 1|  

เมื่อ คือสัมประสิทธิ์ของ inequality constraints 

 

 

เวคเตอร 1|  ทางดานขวามือของ inequality constraints จะเก็บคาเวคเตอรความ

ผิดพลาดทัง้หมดของสมการขอบเขตจํากัด ซึ่งสามารถแสดงไดดังสมการที่ 3.42 
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1|

1 0

1 1
0 1

1 1
∆ 0

∆ 1
∆ 0

∆ 1
∆ 0

∆ 0

       3.42  
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บทที่  4 

อธิบายกระบวนการผลิต 
 

4.1 โครงสรางอุตสาหกรรมปโตรเคมี 

อุตสาหกรรมปโตรเคมี จําแนกออกไดเปน 3 ประเภทใหญๆ ตามประเภทของผลิตภัณฑที่

ไดดังนี้ อุตสาหกรรมปโตรเคมีข้ันตน (Upstream Petrochemical Industry) อุตสาหกรรมปโตร

เคมีข้ันกลาง (Intermediate Petrochemical Industry)และอุตสาหกรรมปโตรเคมีข้ันปลาย 

(Downstream Petrochemical Industry) 

โดยทั่วไปอุตสาหกรรมปโตรเคมีจะนําวัตถุดิบจากอุตสาหกรรมปโตรเลียมไปผลิตตอเนื่อง

จนเปนเม็ดพลาสติก เสนใยสังเคราะห ยางสังเคราะห สารเคลือบผิว และกาวตางๆ ผลิตภัณฑ

เหลานี้ถือเปนวัตถุดิบพื้นฐานที่สําคัญในการผลิตเครื่องอุปโภคบริโภคพื้นฐานของมนุษย ตลอดจน

อุปกรณเครื่องมือเครื่องใชในการประกอบอาชีพ รวมไปจนถึงสิ่งอํานวยความสะดวกตางๆ ที่ทําให

มนุษยมีความเปนอยูที่สะดวกสบายมากยิ่งขึ้น โดยรูปที่ 4.1 แสดงการเชื่อมโยงของอุตสาหกรรม

ปโตรเลียมและปโตรเคมี  

อุตสาหกรรมปโตรเคมีข้ันตน เปนการผลิตผลิตภัณฑปโตรเคมีลําดับแรกที่ใชเปนวัตถุดิบ

สําหรับการผลิตผลิตภัณฑปโตรเคมีข้ันตอเนื่องตอไป อุตสาหกรรมกลุมนี้มีผลิตภณัฑหลกัอยู 7 

ชนิด (The Seven Sisters)โดยสารประกอบหลักทั้ง 7 ตัวนี้ สามารถแบงไดเปน 3 กลุมตาม

โครงสรางพื้นฐานของโมเลกุลที่ตางกนัดงันี ้[1] 

กลุมอัลเคน (Alkane) ประกอบดวย มีเทน (Methane) 

กลุมโอเลฟนส(Olefins) ประกอบดวย เอทิลีน (Ethylene) โพรพิลีน (Propylene) และ

มิกซซีโฟร(Mixed C4)  

กลุมอะโรเมตกิส (Aromatics) ประกอบดวย เบนซนี (Benzene) โทลูอีน (Toluene) และ

ไซลีน (Xylene) 
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ภาพที ่4.1 การเชื่อมโยงของอุตสาหกรรมปโตรเลียมและปโตรเคมีของไทย [1] 
 
4.2 กระบวนการผลิตโอเลฟนส 

ในการผลิตโอเลฟนส จะนําผลิตภัณฑปโตรเคมี ไดแก อีเทน โพรเพน แอลพีจี   แนฟทา 

เอ็นจีแอลที่ไดจากโรงแยกกาซธรรมชาติ  และแนฟทาซึ่งไดจากโรงกลั่นน้ํามันและราฟฟเนทที่ได

จากโรงงานอะโรเมติกส มาผานกระบวนการ เพื่อใหไดผลิตภัณฑเอทิลีน โพรพิลีน รวมทั้ง

ผลิตภัณฑพลอยไดอ่ืน ๆ เชน ไพโรไลซิส กาซโซลีน มิกซซี 4 เทลกาซ แครกเกอรบอททอมและ

ไฮโดรเจนแลวจึงสงตอใหกับอุตสาหกรรมปโตรเคมีข้ันตอเนื่องตอไป  เทคโนโลยีที่ใชในการผลิตคือ 

การแตกสลายโมเลกุลโดยใชความรอน  กระบวนการแตกสลายโมเลกุลโดยใชความรอน 

(Thermal Cracking) จะนําผลิตภัณฑจากกาซธรรมชาติมาผานกระบวนการแตกสลายโมเลกุล

โดยใชความรอน (Thermal Cracking) ใหมีขนาดเล็กลง และทําใหเย็นลงดวยระบบลดความรอน 

(Quench Water System) เพื่อลดการเกิดปฏิกิริยาเคมีจนกลายเปนโมเลกุลขนาดใหญ 

กระบวนการผลิตข้ันแรก 

   

กาซ 

ธรรมชาติ 
คอนเดน- 
เสท 

น้ํามัน 

ดิบ 

ไฮโดร 
คารบอน 

อื่นๆ 

เช้ือ 

เพลิง 

วัตถุ 

ดิบ 

วัตถุ 

ดิบ 

วัตถุ 

ดิบ 

เช้ือ 

เพลิง อื่นๆ 

  ตัวทํา ละลาย  หลอลื่น 
น้ํามัน  ผงคารบอน 

ดํา  ยางมะตอย  กํามะถัน 

 การสํารวจ และผลิต 

ปโตรเคมีข้ันตน 
กระบวนการผลิตข้ันทีส่อง 

กระบวนการผลิตข้ันทีส่าม 
โอเลฟนส อะโรแมติกส อัลเคน 

 ปโตรเคมีข้ันกลาง 
และขั้นปลาย 

 ปโตรเคมีข้ันกลาง 
และขั้นปลาย 

 ปโตรเคมีข้ันกลาง 
และขั้นปลาย 

เสนใยพลาสติกยาง/ 
วัสดุยืดหยุน/สารเคลือบ 

/กาว 

กระบวนการผลิตข้ันทีส่ี่ 

 อุตสาหกรรมแปรรูปพลาสติก 

สําหรับอุตสาหกรรมปโตรเคมี 

โรงแยกกาซ โรงแยกคอนเดนเสท โรงกลั่น 
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(Polymerization)  หลังจากนั้นจึงนําไปผานระบบเพิ่มความดัน (Charge Gas Compressor) 

ระบบความเย็น (Chilling Train) และการทําใหบริสุทธิ์โดยผานกระบวนการกลั่นแยก 

(Fractionators Unit) เพื่อใหไดผลิตภัณฑเอทิลีนและ โพรพิลีน รวมทั้งผลิตภัณฑพลอยไดอ่ืน ๆ 

ในกระบวนการผลิตโอเลฟนสจะประกอบไปดวยระบบตางๆดังนี้ 

4.2.1 ระบบการเก็บและเตรียมวัตถุดิบ(Feed Storage & Preparation) มีหนาที่ใน

การเก็บและเตรียมวัตถุดิบแตละชนิดใหมีสถานะและอุณหภูมิที่เหมาะสมกอนที่จะสงไปยังเตา

แครกกิ้ง(Cracking Furnaces) 

4.2.2 ระบบระบบเตาแครกกิ้ง (Cracking Furnace System) หนวยนี้เปนหนวย

เบื้องตนในการเปลี่ยนวัตถุดิบใหกลายเปนโอเลฟนส (Olefins) โดยกระบวนการเทอรมอลแครกกิ้ง 

(Thermal Cracking) หรือ ไพรอลิซิส (Pyrolysis) ในกระบวนการนี้ไฮโดรคารบอน 

(Hydrocarbon) ในวัตถุดิบจะถูกแยกสลายใหมีขนาดเล็กลง ณ อุณหภูมิสูง ตัวอยางปฏิกิริยาที่

เกิดขึ้นคือ 

2 6                     2 4               2 
                               (Ethane)                       (Ethylene)            (Hydrogen) 

ซึ่งปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นเปนปฏิกิริยาดูดความรอน(Endothermic Reaction) เนื่องจากอุณหภูมิสูง

และความดันต่ําจะสงผลใหเกิดปฏิกิริยาไปขางหนา (Forward Reaction) ซึ่งจะใหผลิตภัณฑที่

ตองการ ดังนั้นจึงมีการเติมไดลูชั่นสตีม (Dilution Steam) เพื่อชวยลดความดันยอยของ

ไฮโดรคารบอน (Hydrocarbon Partial Pressure) นอกจากนี้ไอน้ํายังชวยทําหนาที่ลดอัตราการ

เกิดโคก (Coke) ดวยฏิกิริยา 

2                                         2 
                        (Coke)     (Steam)               (Carbon monoxide)      (Hydrogen) 

เพื่อปองกันปฏิกิริยาขางเคียงที่จะเปลี่ยนผลิตภัณฑที่ตองการไปเปนสารที่หนักขึ้น เชนปฏิกิริยาโพ

ลีเมอไนเซชั่น (Polymerization) จําเปนจะตองมีการลดอุณหภูมิของแครกแกส (Cracked gas) ที่

ออกมาจากเตาอยางรวดเร็ว 

 4.2.3 ระบบเควนช (Quench System) ระบบเควนชจะทําหนาที่หลัก 4 ประการ ไดแก 
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1.ลดอุณหภูมิของแครกแกส (Cracked Gas) จากเตาแครกกิ้ง โดยการแลกเปลี่ยน

ความรอนโดยตรงกับแควนชออยล (Quench Oil) และเควนชวอเทอร (Quench Water) กอน

ผานเขาสูระบบการอัดแครกแกส (CG Compression) ตอไป 

2. แยกผลิตภัณฑน้ํามันเตา หรือฟวเอลออยล หรือแครกเกอรบอททอม (Fuel Oil or 

Cracker Bottom) ออกจากแครกแกส 

3. แยกไพรอลิซิสแกสโซลีนดิบ (Raw Pyrolysis Gasoline) สงไปเปนสารตั้งตนใน

ระบบแกสโซลีนไฮโดรจิเนชัน (Gasoline Hydorgenation) และ 

4.ผลิตไดลูชันสตีม (Dilution Steam) สําหรับเตาแครกกิ้ง 

 4.2.4 ระบบการอัดแครกแกส ดีโพรพาไนเซชัน และ การกําจัดอะเซทิลีน 
(Cracked Gas Compression, Depropanization Removal System) แครกแกสที่ออกจาก

ระบบเควนซ (Quench System) จะอิ่มตัวไปดวยน้ําและยังมีความเปนกรดอยู ในระบบนี้จะทํา

หนาที่อัดแกสเพื่อแยกไฮโดรคารบอนหนักและน้ําออกจากแกส รวมทั้งเพิ่มใหระบบมีความดันสูง

พอสําหรับการกลั่นแยกไฮโดรเจนและ มีเธน (Methane) ออกจาก C2 และไฮโดรคารบอนที่หนัก

กวาในระบบการกลั่นแยกอุณหภูมิต่ํา (Cold Fractionation) ในขั้นตอไป นอกจากยังทําหนาที่แยก

แกสที่เปนกรด (Acid Gasses) ออก อีกทั้งยังทําหนาที่กําจัดอะเซทิลีน (Acetylene) ที่มีอยูในแกส

อีกดวย สามารถแบงระบบนี้เปน 5 ระบบยอยตามหนาที่ดังนี้ 

1. ระบบการอัดแครกแกส (CG Compression) ทําหนาที่อัดแครกแกสใหมีความ

ดันสูงกอนที่จะทําใหเย็นลงเพื่อควบแนนไฮโดรคารบอนหนักและน้ําออกมา นอกจากนี้จะ

ทําใหระบบมีความดันสูงพอสําหรับการกลั่นแยกอุณหภูมิต่ํา 

2. ระบบคอสติก (Caustic Washing) ทําหนาที่แยกแกสที่เปนกรดที่ปนอยูใน

วัตถุดิบและที่เกิดจากปฏิกิริยาแครกกิ้ง (Cracking) ซึง่ไดแก ไฮโดรเจนซัลไฟด 

(Hydrogen Sulfide) และ คารบอนไดออกไซด (Carbon Dioxide) ออกจากแกส โดยใช

สารละลายที่เปนดาง (Caustic Solution) 

3. ระบบกําจัดความชื้น (Dehydration) ทําหนาที่แยกน้ําออกเพื่อปองกันไมให

เกิดการแข็งตัว (Freeze-ups) ในอุปกรณข้ันตอๆ ไปในสายการผลิตที่ทํางานที่อุณหภูมิต่ํา 

4. ระบบดีโพรพาไนเซชัน (Depropanization) ทําหนาที่กล่ันแยก C3 และ

ไฮโดรคารบอนที่เบากวาออกจาก C4 และไฮโดรคารบอนที่หนักกวา 

5. ระบบกําจัดอะเซทิลีน (Acetylene Removal) ทําหนาที่เปลี่ยนอะเซทิลีนซึ่ง

เปนผลิตภัณฑที่ไมตองการจากปฏิกิริยาแครกกิ้ง ใหเปนเอทธิลีน (Ethylene) โดย

ปฏิกิริยาไฮโดรจิเนชั่น (Hydrogination) 
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4.2.5 ระบบการกลั่นแยกอุณหภูมิตํ่า (Cold Fractionation)  แครกแกส (Cracked 

Gas) และคอนเดนเสท (Condensate) ที่ประกอบไปดวย C3 และไฮโดรคารบอนที่เบากวา (C3’S) 

ซึ่งปราศจากน้ําและอะเซทิลีน (Actylene) จากกระบวนการกําจัดอะเซทิลีน จะเขาสูระบบนี้เพื่อ

กลั่นแยกไดผลิตภัณฑเอทธิลีน (Ethylene) ออกมา แยก  C3’s สงไประบบกลั่นแยก C3 (C3 

Splitter) ซึ่งอยูในระบบการกลั่นแยกอุณหภูมิสูง (Hot Fractionation) แยกอีเธน (Ethane) เพื่อ

หมุนเวียนกลับไปใชในเตาแครกกิ้ง แยกแกสเชื้อเพลิงซึ่งมีองคประกอบหลักคือ มีเธน (Methane) 

เพื่อใชในระบบสาธารณูปการภายใน (ISBL Utilities) และ แยกไฮโดรเจน (Hydrogen) เพื่อใชใน

ปฏิกิริยาไฮโดรจิเนชัน (Hydrogenation) ในกระบวนการผลิต 

4.2.6 ระบบการกลั่นแยกอุณหภูมสิูง (Hot Fractionation) ระบบนี้แบงเปนระบบยอย 

2 ระบบไดแก 

1. ระบบ กลั่นแยก C3 (C3 Splitter System) ทําหนาที่รับ C3 ‘S จากยอดหอดี 

โพรพาไนเซอรความดันต่ํา และจากกนหอดีเอทเธไนเซอร มาผานกระบวนการไฮโรจิเนชัน 

(Hydrogination) เพื่อเปลี่ยนเปนเมทธิลอะเซทิลีน (Methyl acetylene: MA) และ        

โพรพะไดอีน (Propadiene:PD) ใหเปนโพรพิลีน (Propylene) แลวจึงกลั่นแยกได

ผลิตภัณฑ     โพรพิลีนออกจากโพรเพน (Propane) 

2. ระบบดีบิวเทไนเซอร (Debutanizer System)ทําหนาที่รับ C4 และไอโดร

คารบอนที่หนักกวา (C4 ‘S+) จากกนหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เพื่อกลั่นแยกไดมิกซ 

C4 (Mixed C4’S) และไดไพรอลิซิสแกสโซลีนดิบ (Raw Pyrolysis Gasoline) สงไปเปน

สารตั้งตนในระบบแกสโซลีนไฮโดรจิเนชัน (Gasoline Hydrogination) 

4.2.7 ระบบแกสโซลีนไฮโดรจิเนชั่น (Gasoline Hydrogenation Unit: GHU) ระบบนี้

จะทําหนาที่รับไพรอลิซิสแกสโซลีนดิบ (Raw Pyrolysis Gasoline) หรือ C5’S+ จากกนหอ

แยกดิสทิลเลท ในระบบเควนช (Quench System) และกนหอดีบิวเทไนเซอร ในระบบการกลั่น

แยกอุณหภูมิสูง (Hot Fractionation) มาทําปฏิกิริยากับไฮโดรเจนดวยกระบวนการไฮโดรจิเนชั่น 

(Hydrogenation) เพื่อใหไดผลิตภัณฑไพรอลิซิสแกสโซลีน (Pyrolysis Gasoline) ออกมา 

4.2.8 ระบบบิวทะไดอีนไฮโดรจิเนชั่น (Butadiene Hydrogenation Unit: BHU) 
ระบบนี้จะทําหนาที่รับมิกซ C4 (Mixed C4’s) จากยอดหอดีบิวเทไนเซอร ในระบบการกลั่นแยก

อุณหภูมิสูง (Hot Fractionation) และจากระบบการเก็บผลิตภัณฑ มาทําปฏิกิริยากับ ไฮโดรจิ

เนชัน (Hydrogenation)  ซึ่งจะเปลี่ยนบิวทะไดอีน  (Butadiene) ที่มีอยูประมาณ 40% โดย
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น้ําหนักในมิกซ C4 ใหกลายเปน Butenes และ Butanes เพื่อลดใหผลิตภัณฑไฮโดรจิเนทเตดมิกซ  

C4 (Hydrogenation Mixed C4’s) มีปริมาณบิวทะไดอีนลดเหลือ 1% โดยน้ําหนัก 

4.2.9 ระบบทําความเย็น (Refrigeration System) ระบบนี้แบงเปน 2 ระบบยอยคือ 

ระบบทําความเย็นดวย C2 (Ethylene Refrigeration) ซึ่งเปนระบบเปด (Open-loop System) 

และระบบทําความเย็นดวย C3 (Propylene Refrigeration) ซึ่งเปนระบบปด (Closed-loop 

System) โดยหนาที่หลักคือ ใหสารทําความเย็นสําหรับกระบวนการตางๆ ที่อุณหภูมิหลายระดับ 

คือ 7°C, 70°C, 21°C กับ -40°C สําหรับ C3 (Propylene Refrigeration)  และ -66C, 83°C กับ 

-101°C สําหรับ ระบบทําความเย็นดวย C2 (Ethylene Refrigeration)  อีกหนาที่คือเปนตัวกลาง

ใหความรอน (Heating Medium) สําหรับกระบวนการ นอกจากนี้ระบบทําความเย็นดวย C2 ยัง

เชื่อมโยงกับระบบ C2 สพลิทเทอร (C2 Splitter) ในระบบการกลั่นแยกอุณหภูมิต่ํา (Cold 

Fractionation) อีกดวย 

4.2.10 ระบบการเก็บผลิตภัณฑ (Product Storage) ระบบนี้จะทําหนาที่ในการเก็บ

ผลิตภัณฑและเตรียมผลิตภัณฑใหมีสถานะและอุณหภูมิตามตองการ กอนที่จะสงผลิตภัณฑให

ลูกคาตอไป 
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ภาพที ่4.2  แผนภาพกระบวนการผลิตโอเลฟนสและผลิตภัณฑพลอยได 
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4.3 อธิบายกระบวนการระบบกลัน่แยก C3 

ระบบกลั่นแยกC3 ในโรงงานผลิตโอเลฟนสจะประกอบดวยหนวยปฏิบัติการหลักดังนี ้   

หอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา(Low Pressure Depropanizer) เครื่องปฏิกรณ C3 ไฮโดรจิเนชัน  

หอโพรพิลีนสตริปเปอร (Propylene Stripper) และ    หอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร(Propylene Rectifier) 

โดยมีหนาที่รับ C3’S มาผานกระบวนการไฮโดรจิเนชั่น เพื่อเปลี่ยนเมทธิลอะเซทิลีนและโพรพะได

อีน แลวจึงกลั่นแยกไดผลิตภัณฑโพรพิลีนออกจากโพรเพน สามารถแสดงแผนภาพกระบวนการ

ผลิตไดดังภาพที่ 4.5 

4.3.1 ระบบดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา (Low Pressure Depropanizer) จะทําหนาที่กลั่น

แยก C3’S ออกจาก C4’S+  โดยมีรีบอยเลอรเปนตัวใหความรอน ซึ่งรับความรอนจากไอน้ําความ

ดันต่ํา  สาย C4’S+ที่ไดจากกนหอจะถูกสงไประบบดีบิวเทไนเซอร สวนสาย C3’S ที่ถูกกลั่นแยก

ออกทางยอดหอจะถูกสงไปยังระบบกระบวนการไฮโดรจิเนชัน (Hydrogenation) โดยจะตองมีการ

กําจัดสารปรอท (Mercury) กอน จากนั้นจะไหลผานคอนเดนเซอรซึ่งใชสารทําความเย็นโพรพิลีนที่

อุณหภูมิ 7 องศาเซลเซียส เพื่อใหเกิดการควบแนนเปนของเหลว  หลังจากนั้นของเหลวจะถูกปม

สงไปยังระบบเครื่องปฏิกรณ C3 ไฮโดรจิเนชั่น   

4.3.2 ระบบเครื่องปฏิกรณ C3 ไฮโดรจิเนชัน่  จะทาํหนาที่รับสาย C3’S มาผานกระบวนการ

ไฮโดรจิเนชั่น เพื่อเปลี่ยนเมทธิลอะเซทลีินและโพรพะไดอีน  โดยกอนที่สาย C3’S จะผาน

กระบวนการไฮโดรจิเนชัน่ตองมีการกําจัดสารคารบอนิลซัลไฟด (Carbonyl sulfide: COS) และ

เมทธานอล (Methanol) กอน เพราะสารเหลานี้เปนอันตรายตอแคะตะลิสท (Catalyst)  ของเหลว 

C3’S จากยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา ซึง่ผานการกําจัดสารปรอท (Mercury) มาแลว จะเขา

สูหนวยกาํจัดอารซีนเพื่อกําจัดอารซีน (Arsine) จากนัน้จึงไหลเขาสูหนวยกาํจัดคารบอนิลซัลไฟด 

(COS) และเมทานอลซึง่อาจปนอยูในวตัถุดิบเร่ิมตน โดยภายในหนวยกาํจัดคารบอนิลซัลไฟด 

(COS) และเมทานอลจะใชแอคทิเวทเตดอะลูมินา (Activated Alumina)เพื่อดูดซึมสารคารบอนิล

ซัลไฟด และเมทานอล  รวมทัง้น้ําที่เกิดจากกระบวนการกําจัดอารซนีก็จะถูกดูดซมึไดดวยโมเลค

คิวลารสีฟนี้เชนกนั จากนั้น C3’S ที่ไดในสถานะของเหลวจะไหลรวมกับไฮโดรเจนจากระบบการ

ผลิตไฮโดรเจนกอนเขาสูเครื่องปฏิกรณ เพื่อเปลี่ยนเมทธิลอะเซทิลีน (MA) และโพรพะไดอีน (PD) 

เปนโพรพิลีน จนเหลือ MA และ PD รวมกนัไมเกิน 500 ppmm ดวยปฏิกิริยาไฮโดรจิเนชั่น 

CH=CCH3     +       H2                                   CH2=CHCH3                              4.1 
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ความเขมขนของ C4’S
+ใน หอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา รวมทั้งกําจัดไมให MA,PD และกรี

นออยลสะสมที่กนหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอร (Propylene Stripper)และอีกสวนจะถูกสงไปเตา

แครกกิ้งเปน C3 รีไซเคิล (C3 Recycle) ตอไป แกสจากยอดหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอร 

(Propylene Stripper)จะเขาที่กนหอกลั่นโพรพิลีนเรคทิไฟเออร(Propylene Rectifier)ซึ่งจะกลั่น

แยกไดโพรพิลีน โดยจะดึงผลิตภัณฑคือโพรพิลีนออกทางดานขางที่เทรยที่ 120 สําหรับที่ดานบน

ของหอกลั่นโพรพิลีนเรคทิไฟเออร(Propylene Rectifier) จะเปนสวนแพสเจอไรซิง(Pasturizing 

Section) ซึ่งจะทําหนาที่แยกสารองคประกอบเบา (Light Ends) ตั้งแตอีเทน (Ethane) ลงไปออก

จากผลิตภัณฑโพรพิลีน สารองคประกอบเบานี้จะถูกทําใหควบแนนโดยคอนเดนเซอร  ของเหลวที่

ควบแนน จะถูกสงกลับมายังหอ โพรพิลีนเรคทิไฟเออร(Propylene Rectifier)เปนรีฟลักซ (Reflux)  

สําหรับของเหลวจากกนหอ โพรพิลีนเรคทิไฟเออร(Propylene Rectifier)จะถูกปมกลับไปที่ยอดหอ 

หอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอร (Propylene Stripper) [15] 

 

ภาพที่ 4.4 หอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอร (Propylene Stripper) และ    หอกลั่นโพรพิลีนเรคทิไฟ

เออร(Propylene Rectifier) 
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ภาพที ่4.5 แผนภาพกระบวนการระบบกลัน่แยก C3  
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บทที่  5 

การประยุกตใชการควบคุมแบบโมเดลรีดิกทีพ 
 

ในบทนี้จะกลาวถึงการพัฒนาแบบจําลองกระบวนการ ตัวควบคุมกระบวนการ ข้ันตอนวิธี

ดําเนินงาน และการประยุกตใชการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีพเขาควบคุมระบบกลั่นแยก C3 ใน

กระบวนการผลิตโอเลฟนส 

การประยุกตใชการควบคมุแบบโมเดลพรีดิกทฟี 

ในหัวขอนี้จะกลาวถึงการนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟมาประยุกตใชในการ

ควบคุมระบบกลั่นแยก C3 ในกระบวนการผลิตโอเลฟนส โดยอุปกรณและหนวยเดินเครื่องที่นํามา

ประยุกตใชในการควบคุมแสดงไดดังภาพที่ 5.1  

ภาพที่ 5.1 แผนภาพแสดงอุปกรณและหนวยเดินเครื่องที่นํามาประยุกตใชการควบคุมแบบ

โมเดลพรีดิกทีฟ 

 

 

 

LP Depropanizer 

Hg Guard             

As Guard   

COS/MeOH Guard 

C3 Hydrogenation 

Unit 

Propylene 

Fractination 

From HP Depropanizer 

To  Debutanizer 
H2 

Propylene 

Recycle to  Cracking  Furnace 
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5.1 ขั้นตอนในการประยุกตใชการควบคุมแบบโมเดลรีดิกทพี 

5.1.1 การออกแบบตัวควบคุมเบื้องตน ในการออกแบบตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ

เบื้องตน จะตองทําการเลือกคาตัวแปรตางที่มีผลตอกระบวนการและการควบคุม โดยสามารถ

แบงตัวแปรไดดังนี้ 

5.1.1.1 ตัวแปรอิสระ(Independent Variable) คือตัวแปรที่คาของตัวแปรไมไดรับ

ผลกระทบจากการเปลี่ยนแปลงคาของตัวแปรอื่นในกระบวนการ ซึ่งคาตัวแปรอิสระสามารถแบง

ไดเปนสองประเภทคือ 

 1. คาตัวแปรปรับ(Manipulated Variable,MVs) คือคาตัวแปรอิสระที่สามารถ

เปลี่ยนแปลงคาไดจากการสั่งงานของพนักงานควบคุมกระบวนการผลิตโดยตรง ไดแก คา

เปาหมาย(Setpoint)ของลูปควบคุม คาการเปดปดของวาลวควบคุม 

 2. คาตัวแปรรบกวนและFeedforward(DVs/FFs) คือคาตัวแปรอิสระที่มี

ผลกระทบตอกระบวนการแตพนักงานควบคุมกระบวนการผลิตไมสามารถสั่งเปลี่ยนแปลงคาตัว

แปรไดโดยตรง ไดแก คารบกวนจากการวัดคา อุณหภูมิของบรรยากาศ อุณหภูมิของน้ําหลอเย็น  

เปนตน[17,18] 

 5.1.1.2 ตัวแปรตาม(Dependent Variable) คือตัวแปรที่ไดรับผลกระทบและมีการ

เปลี่ยนแปลงคาจากการเปลี่ยนแปลงคาตัวแปรอิสระ โดยสวนใหญแลวตัวแปรทั่วไปมักจะเปนตัว

แปรตามแตไมมีความสําคัญที่จะตองควบคุมในกระบวนการผลิต  ตัวแปรตามที่มีความสําคัญตอ

กระบวนการผลิตจะเรียกวาตัวแปรควบคุม(Controller Variable, CV) 

ในการออกแบบตัวควบคุมเบื้องตนจะตองทําการเลือกคาตัวควบคุม ตัวแปรปรับ และตัว

แปรรบกวน ที่มีผลตอกระบวนการ ซึ่งการเลือกตัวแปรเหลานี้ขึ้นอยูกับความเขาใจในกระบวนการ

ผลิตและวัตถุประสงคของการควบคุม โดยตัวแปรเหลานี้จะเปนตัวกําหนดโครงสรางของของการ

ควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ โดยทั่วไปในการออกแบบตัวควบคุม คาพารามิเตอรตัวแปรปรับไม

ควรมีมากกวา 40 ตัวแปร สวนตัวแปรควบคุมไมควรเกิน  20 ตัวแปร [12] ในการออกแบบ

โครงสรางตัวควบคุมในงานวิจัยนี้จะมีตัวควบคุม 2 ตัว ไดแก ตัวควบคุมระบบหอกลั่นดีโพรพาไน

เซอรความดันต่ํา (LP Depropanizer)  และตัวควบคุมระบบหอกลั่น หอโพรพิลีนสตริปเปอร 

(Propylene Stripper) และ หอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร (Propylene Rectifier)  รายละเอียดของตัว

แปรปรับ ตัวแปรควบคุม และ ตัวแปรรบกวน ของตัวควบคุมระบบหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความ

ดันต่ํา (LP Depropanizer) สามารถแสดงไดดังตารางที่ 5.1  และ ภาพที่ 5.2  สวนรายละเอียด
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ของตัวแปรปรับ ตัวแปรควบคุม และ ตัวแปรรบกวน ของตัวควบคุมระบบหอกลั่น หอโพรพิลีน

สตริปเปอร (Propylene Stripper) และ หอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร (Propylene Rectifier) สามารถ

แสดงไดดังตารางที่ 5.2  และ ภาพที่ 5.3 ซึ่งคาตัวแปรปรับและตัวแปรควบคุมที่ไดเลือกในเบื้องตน

อาจจะมีการเพิ่มหรือลดไดโดยการดูจากผลตอบสนองฟงกชันแบบสเต็ปในข้ันตอนที่ 5.1.3 

 

 

ภาพที่ 5.2 ภาพแสดงตําแหนงตัวแปรปรับและตัวแปรควบคุมของหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดัน

ต่ํา (LP Depropanizer) 
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ตารางที่ 5.1 คาตัวแปรปรับ ตัวแปรควบคุมและตัวแปรรบกวนของตวัควบคุมระบบหอกลัน่ดีโพ

รพาไนเซอรความดนัต่ํา (Low Pressure Depropanizer) 

คาพารามิเตอร ตัวแปร 

1 คาเปาหมายอตัราการไหลของผลิตภัณฑที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอร

ความดันต่าํ(FC1) 

ตัวแปรปรับ 

2 คาเปาหมายอตัราการไหลทกีนหอกลั่นดโีพรพาไนเซอรความดันต่าํ

(FC2) 

ตัวแปรปรับ 

3 คาเปาหมายอตัราการไหลสายรีฟลกัซหอกลั่นดีโพรพาไนเซอร

ความดันต่าํ(FC3) 

ตัวแปรปรับ 

4 คาเปาหมายอณุหภูมิตัดแยกหอกลัน่ดีโพรพาไนเซอรความดนัต่ํา

(TC1) 

ตัวแปรปรับ 

5 คาอุณหภูมิของน้าํหลอเย็น(TI5) ตัวแปรรบกวน 

6 คาอุณหภูมิของสายปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา 

(TI2) 

ตัวแปรรบกวน 

7 คาเปาหมายอตัราการไหลของสายปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอร

ความดันต่าํ(FC5) 

ตัวแปรรบกวน 

8 คาระดับของรีฟลักซดรัม(LC1) ตัวแปรควบคุม 

9 คาระดับที่กนหอกลัน่ดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา(LC2) ตัวแปรควบคุม 

10 คาองคประกอบของ C4 ที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา

(AI1) 

ตัวแปรควบคุม 

11 คาความดนัแตกตางของหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา

(PDI1) 

ตัวแปรควบคุม 

12 คาอุณหภูมิภายในหอกลัน่ดีโพรพาไนเซอรความดันต่าํ(TI3) ตัวแปรควบคุม 

13 คาอุณหภูมิทีก่นหอกลั่นดโีพรพาไนเซอรความดันต่าํ(TI4) ตัวแปรควบคุม 
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ภาพที่ 5.3 ภาพแสดงตําแหนงตัวแปรปรับและตัวแปรควบคุมของหอกลั่น หอโพรพิลีนสตริปเปอร 

(Propylene Stripper) และ หอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร (Propylene Rectifier) 
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ตารางที่5. 2 คาตัวแปรปรับ ตัวแปรควบคุมและตัวแปรรบกวนของตัวควบคุมระบบของหอโพรพิ

ลีนสตริปเปอร (Propylene Stripper) และ หอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร (Propylene Rectifier) 

 

 คาพารามิเตอร ตัวแปร 

1 คาเปาหมายอตัราการไหลของหอกลัน่โพรพิลีนสตริปเปอร  

(FC10) 

ตัวแปรปรับ 

2 คาเปาหมายอตัราการไหลสายรีฟลกัซของหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร

(FC11) 

ตัวแปรปรับ 

3 คาเปาหมายอตัราการไหลของสายผลิตภณัฑโพรพิลีน  

(FC12) 

ตัวแปรปรับ 

4 คาเปาหมายอตัราการไหลของสาย C3 รีไซเคิล (FC13) ตัวแปรปรับ 

5 คาเอาตพุตของวาลวควบคุมความดันรีฟลกัซดรัม  

(PC10) 

ตัวแปรปรับ 

6 คาอุณหภูมิของน้าํหลอเย็น (TI5) ตัวแปรรบกวน 

7 คาองคประกอบของโพรเพนในผลิตภัณฑโพรพิลีน  

(AI10) 

ตัวแปรควบคุม 

8 คาองคประกอบของโพพิลีนที่กลางหอโพรพิลีนสตริปเปอร  

(AI11) 

ตัวแปรควบคุม 

9 คาองคประกอบของโพพิลีนสูญเสียที่กนหอ (AI12) ตัวแปรควบคุม 

10 คาระดับของรีฟลักซดรัม(LC10) ตัวแปรควบคุม 

11 คาความดนัของรีฟลักซดรัม(PC10) ตัวแปรควบคุม 

12 คาความดนัของแตกตางของหอโพรพิลีนสตริปเปอร 

(PDI10) 

ตัวแปรควบคุม 

13 คาความดนัของแตกตางของหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร  

(PDI11) 

ตัวแปรควบคุม 

14 คาอัตราสวนรฟีลักซ (RR10) ตัวแปรควบคุม 

15 คาอุณหภูมิทีก่นหอโพรพิลีนสตริปเปอร (TI10) ตัวแปรควบคุม 

16 คารีบอยเลอรดิวตี้ (JC10) ตัวแปรควบคุม 
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5.1.2 เตรียมความพรอมของของอุปกรณเครื่องมือวัดและควบคุมที่ใชในการควบคุมการ

ผลิต  ควรทําการสอบเทียบเครื่องมือวัดและควบคุมใหสามารถวัดคาพารามิเตอรตางๆไดอยาง

ถูกตอง ตรวจสอบการทํางานของอุปกรณตรวจรับวาสามารถทํางานไดอยางปกติ ตรวจสอบการ

เคลื่อนที่ของวาลวควบคุมวาสามารถเคลื่อนที่ไดอยางปกติไมมีการติดขัด ซึ่งเปนขั้นตอนที่มี

ความสําคัญเปนอยางสูงเนื่องจากคาพารามิเตอรตางๆจะถูกเก็บและนํามาสรางเปนแบบจําลอง

กระบวนการ  ทําการปรับแตงตัวควบคุมเพื่อใหพรอมสําหรับการทําผลตอบสนองฟงกชันขั้นหนึ่ง

หนวย ในขั้นตอนนี้ควรมีการทําทดสอบบั๊ม (bump test) คาตัวแปรปรับอยางนอยหนึ่งครั้งโดยการ

ทําการเปลี่ยนแปลงคาสเต็ปตัวแปรปรับเล็กนอยเพื่อดูคาโดยประมาณของของระยะเวลาอยูตัว

ของระบบ(setting time)และคาอัตราขยายที่สภาวะคงที่(Steady-state gains) ซึ่งรวมไปถึงคาตัว

แปรรบกวนดวย ในกรณีที่ไมสามารถทําการสเต็ปคาตัวแปรไดควรใชขอมูลเกาในการประมาณหา

คาระยะเวลาอยูตัวของระบบ(setting time)และคาอัตราขยายที่สภาวะคงที่(Steady-state gains) 

5.1.3 ดําเนินการทําผลตอบสนองฟงกชันแบบสเต็ปและเก็บขอมูลเพื่อนําขอมูลที่ไดมาทํา

แบบจําลองกระบวนการผลิต แบบจําลองของการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะถูกพัฒนามาจาก

การทําผลตอบสนองฟงกชันขั้นหนึ่งหนวย ซึ่งเปนขั้นตอนที่ใชเวลาในการดําเนินการมาก โดย

ระยะเวลาที่ใชข้ึนอยูกับระยะเวลาอยูตัวของตัวแปรเอาตพุต จํานวนตัวแปรอินพุต และตัวแปร

รบกวน ในขั้นตอนนี้จะทําการเปลี่ยนคาพารามิเตอรตัวแปรปรับทีละคาและตรวจสอบดูวา

คาพารามิเตอรตัวแปรปรับที่ทําการเปลี่ยนแปลงคานั้นมีผลตอคาพารามิเตอรตัวแปรควบคุม

ใดบาง โดยผลของการเปลี่ยนแปลงคาของตัวแปรปรับแตละตัวจะใหผลตอบสนองตอตัวแปร

ควบคุมที่ตางกัน โดยคาพารามิเตอรตัวแปรปรับตางๆที่ทําการสเต็ปสามารถแสดงคาไดดังตารางที่ 

5.3 และตารางที่ 5.4 
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ตารางที่5. 3 ตารางแสดงคาการเปลี่ยนแปลงคาตัวแปรปรับในการทําผลตอบสนองแบบสเต็ป

สําหรับตัวควบคุมระบบหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา (Low Pressure Depropanizer) 

คาพารามิเตอร 
คาการ

เปล่ียนแปลง 
หนวย 

1 คาเปาหมายอตัราการไหลของผลิตภัณฑที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอร

ความดันต่าํ 

400 KG/HR 

2 คาเปาหมายอตัราการไหลทกีนหอกลั่นดโีพรพาไนเซอรความดันต่าํ 400 KG/HR 

3 คาเปาหมายอตัราการไหลสายรีฟลกัซหอกลั่นดีโพรพาไนเซอร

ความดันต่าํ 

400 KG/HR 

4 คาเปาหมายอณุหภูมิตัดแยกหอกลัน่ดีโพรพาไนเซอรความดนัต่ํา 0.3 Deg C 

5 คาอุณหภูมิของน้าํหลอเย็น -1  Deg C 

6 คาอุณหภูมิของสายปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา 1 Deg C 

7 คาเปาหมายอตัราการไหลของสายปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอร

ความดันต่าํ 

500 KG/HR 

 

ตารางที่5. 4 ตารางแสดงคาการเปลี่ยนแปลงคาตัวแปรปรับในการทําผลตอบสนองแบบสเต็ป

สําหรับตัวควบคุมระบบของหอโพรพิลีนสตริปเปอร (Propylene Stripper) และ หอโพรพิลีนเรคทิ

ไฟเออร (Propylene Rectifier) 

คาพารามิเตอร 
คาการ

เปล่ียนแปลง 
หนวย 

1 คาเปาหมายอตัราการไหลสายปอนของหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอร 500 KG/HR 

2 คาเปาหมายอตัราการไหลสายรีฟลกัซของหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร 1000 KG/HR 

3 คาเปาหมายอตัราการไหลของสายผลิตภณัฑโพรพิลีน 500 KG/HR 

4 คาเปาหมายอตัราการไหลของสาย C3 รีไซเคิล 300 KG/HR 

5 คาเอาตพุตของวาลวควบคุมความดันรีฟลกัซดรัม 5 % 

6 อุณหภูมิของน้าํหลอเย็น 1 Deg C 
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จากการเก็บขอมูลในการทําผลตอบสนองแบบสเต็ปจะไดรูปแสดงความสัมพนัธของคาตัว

แปรปรับและตัวแปรควบคุมดังรูปภาพที่ 5.4 ถึง 5.16  ซึ่งขอมูลเหลานี้จะถกูนาํไปใชในการหาคา

ของเมตริกสัมประสิทธิ์การตอบสนองแบบสเต็ปในหวัขอที่ที ่5.1.4 โดยขอมูลในแกน Y จะแสดงถึง

คาตัวแปรปรับและตัวแปรควบคุม ขอมลูในแกน X จะแสดงถึงเวลา 

5.1.3.1 ผลตอบสนองแบบสเต็ปของตัวควบคุมระบบหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา 

(LP Depropanizer) 

5.1.3.1.1คาตัวแปรควบคุมที่มีผลตอบสนองจากการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการ

ไหลของผลิตภัณฑที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา ไดแก 

- คาระดับของรีฟลักซดรัม เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการไหลของ

ผลิตภัณฑที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําเพิ่มข้ึน จะสงผลใหคาระดับของรีฟลักซดรัมมีคา

ลดลง เนื่องจากวาลวที่ควบคุมอัตราการไหลของผลิตภัณฑที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา

จะเปนวาลวที่ตออยูกับทางออกของรีฟลักซดรัม โดยผลตอบสนองของคาระดับรีฟลักซดรัม

สามารถแสดงไดดังภาพที่ 5.4 

 

ภาพที่ 5.4 ภาพผลตอบสนองฟงกชันแบบสเต็ปของตัวแปรควบคุมจากการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลของผลิตภัณฑที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา 
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5.1.3.1.2  คาตัวแปรควบคุมที่มีผลตอบสนองจากการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการ

ไหลทีกนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําไดแก  

- คาระดับที่กนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมาย

อัตราการไหลทีกนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําเพิ่มข้ึนจะสงผลใหคาระดับที่กนหอกลั่นดี 

โพรพาไนเซอรความดันต่ํามีคาลดลง เนื่องจากวาลวที่ควบคุมอัตราการไหลที่กนหอดีโพรพาไน

เซอรความดันต่ําเปนวาลวที่ตออยูกับขาออกของหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา โดย

ผลตอบสนองของคาระดับที่กนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรสามารถแสดงไดดังภาพที่ 5.5 

 

ภาพที ่5.5 ภาพผลตอบสนองฟงกชนัแบบสเต็ปของตัวแปรควบคุมจากการเปลีย่นแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลทีกนหอกลัน่ดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา 

 

5.1.3.1.3 คาตัวแปรควบคุมที่มีผลตอบสนองจากการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการ

ไหลสายรีฟลักซหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา ไดแก  

- คาองคประกอบของ C4 ที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา  เมื่อทําการเปลี่ยนแปลง

คาเปาหมายอัตราการไหลสายรีฟลักซของหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรเพิ่มข้ึน จะสงผลใหคา

องคประกอบของ C4 ที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํามีคาลดลง เนื่องจากเมื่อทําการปรับ

อัตราการไหลสายรีฟลักซเพิ่มข้ึน จะทําใหของเหลวที่พรอมจะเดือดที่มาจากคอนเดนเซอร

ปอนกลับคืนในสวนของยอดหอมากขึ้น ซึ่งของเหลวที่พรอมจะเดือดดึงความรอนจากไอของสารที่

มีอุณหภูมิสูงบนยอดหอทําใหเกิดการควบแนนตกกลับลงมาเปนของเหลวอีกครั้ง ทําใหไดสารที่มี

ความบริสุทธิ์มากขึ้นดังนั้นจึงทําใหคาองคประกอบของ C4  กลั่นตัวกลับมาเปนของเหลวอีกครั้ง 



 

 

58 

- คาความดันแตกตางของหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลสายรีฟลักซของหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรเพิ่มข้ึน จะสงผลใหหอกลั่นมีโหลด

มากขึ้นซึ่งทําใหความดันแตกตางของหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํามีคาเพิ่มข้ึน 

- คาอุณหภูมิภายในหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลสายรีฟลักซของหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรเพิ่มข้ึน จะสงผลใหคาอุณหภูมิ

ภายในหอกลั่นมีคาลดลงเนื่องจากเมื่อทําการปรับอัตราการไหลสายรีฟลักซเพิ่มข้ึน จะทําให

ของเหลวที่พรอมจะเดือดที่มาจากคอนเดนเซอรปอนกลับคืนในสวนของยอดหอมากขึ้น ซึ่ง

ของเหลวที่พรอมจะเดือดดึงความรอนจากไอของสารที่มีอุณหภูมิสูง ดังนั้นจึงทําใหคาอุณหภูมิ

ภายในหอกลั่นมีคาลดลง 

 

ภาพที ่5.6 ภาพผลตอบสนองฟงกชนัแบบสเต็ปของคาตัวแปรควบคุม จากการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลสายรีฟลักซล่ันดีโพรพาไนเซอรความดันต่าํ 
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5.1.3.1.4 คาตัวแปรควบคุมที่มีผลตอบสนองจากการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอณุหภูมิ

ตัดแยกหอกลัน่ดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําไดแก  

- คาองคประกอบของ C4 ที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่อทําการเปลี่ยนแปลง

คาเปาหมายอุณหภูมิตัดแยกหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําเพิ่มข้ึนจะสงผลใหคา

องคประกอบของ C4 ที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํามีคาสูงขึ้น เนื่องจากคาเอาตพุตของ

ลูปควบคุมอุณหภูมิตัดแยกหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําจะถูกสงไปเปนคาเปาหมายอัตรา

การไหลของไอน้ําที่ทําหนาที่เปนรีบอยเลอรของหอกลั่น เมื่ออัตราการไหลของไอน้ํามากขึ้นจะ

สงผลใหอุณหภูมิในหอกลั่นมีคาสูงขึ้นทําใหคาองคประกอบของ C4ที่กนหอกลั่นมีการเดือดเปนไอ

มากขั้น จึงสงผลใหคาองคประกอบของ C4 ที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํามีคาสูงขึ้น 

- คาอุณหภูมิภายในหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอุณหภูมิตัดแยกหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําเพิ่มข้ึนจะสงผลใหคาอุณหภูมิ

ภายในหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํามีคาสูงขึ้น เนื่องจากคาเอาตพุตของลูปควบคุม

อุณหภูมิตัดแยกหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําจะถูกสงไปเปนคาเปาหมายอัตราการไหลของ

ไอน้ําที่ทําหนาที่เปนรีบอยเลอรของหอกลั่น เมื่ออัตราการไหลของไอน้ํามากขึ้นจะสงผลใหอุณหภูมิ

ในหอกลั่นมีคาสูงขึ้น 

- คาอุณหภูมิที่กนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอุณหภูมิตัดแยกหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําเพิ่มข้ึนจะสงผลใหคาอุณหภูมิที่กน

หอกล่ันดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํามีคาสูงขึ้น เนื่องจากคาเอาตพุตของลูปควบคุมอุณหภูมิตัด

แยกหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําจะถูกสงไปเปนคาเปาหมายอัตราการไหลของไอน้ําที่ทํา

หนาที่เปนรีบอยเลอรของหอกลั่น เมื่ออัตราการไหลของไอน้ํามากขึ้นจะสงผลใหอุณหภูมิที่กนหอ 

กลั่นมีคาสูงขึ้น 
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เวลา

ผลตอบสนองของตัวแปรควบคุมจากการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอุณหภูมิตัดแยกหอกลั่นดีพรอพาไนเซอรความดันต่ํา 0.3 DEG C
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ภาพที ่5.7 ภาพผลตอบสนองฟงกชนัแบบสเต็ปของคาตัวแปรควบคุม จากการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอุณหภูมิภายในหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา 

 

5.1.3.1.5 คาตัวแปรควบคุมที่มีผลตอบสนองจากการเปลี่ยนแปลงคาอุณหภูมิของน้ําหลอ

เย็น ไดแก  

- คาอุณหภูมิที่กนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่ออุณหภูมิของน้ําหลอเย็นมีคา

ลดลง จะทําใหคาอุณหภูมิของสายปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํามีคาต่ําลง และจะ

สงผลใหคาอุณหภูมิที่กนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํามีคาลดลง 
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ภาพที ่5.8 ภาพผลตอบสนองฟงกชนัแบบสเต็ปของคาตัวแปรควบคุม จากการเปลี่ยนแปลงคา

อุณหภูมิของน้าํหลอเย็น 

 

5.1.3.1.6 คาตัวแปรควบคุมที่มีผลตอบสนองจากการเปลี่ยนแปลงคาอุณหภูมิของสาย

ปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา ไดแก  

- คาองคประกอบของ C4 ที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่ออุณหภูมิของสาย

ปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําเปลี่ยนแปลงคาสูงขึ้นจะสงผลใหคาอุณหภูมิภายในหอก

ล่ันดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํามีคาสูงขึ้น ทําใหคาองคประกอบของ C4ที่กนหอกลั่นมีการเดือด

เปนไอมากขั้น จึงสงผลใหคาองคประกอบของ C4 ที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํามีคาสูงขึ้น 

- คาความดันแตกตางของหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่ออุณหภูมิของสายปอน

หอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําเปลี่ยนแปลงคาสูงขึ้นจะสงผลใหคาอุณหภูมิที่ในหอกลั่นดีโพ

รพาไนเซอรความดันต่ํามีคาสูงขึ้นซึ่งจะทําใหของเหลวภายในหอกลายเปนไอมากขึ้นสงผลใหคา

ความดันแตกตางของหอกลั่นมีคาลดลง 

- คาอุณหภูมิที่กนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่ออุณหภูมิของสายปอนหอกลั่นดี

โพรพาไนเซอรความดันต่ําเปลี่ยนแปลงคาสูงขึ้นจะสงผลใหคาอุณหภูมิที่กนหอกลั่นดีโพรพาไน

เซอรความดันต่ํามีคาสูงขึ้น 
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ภาพที่ 5.9 ภาพผลตอบสนองฟงกชันแบบสเต็ปของคาตัวแปรควบคุม จากการเปลี่ยนแปลงคา

อุณหภูมิของสายปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา 

 

5.1.3.1.7 คาตัวแปรควบคุมที่มีผลตอบสนองจากการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการ

ไหลของสายปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําไดแก  

- คาระดับของรีฟลักซดรัม เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการไหลของสาย

ปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําเพิ่มข้ึนจะสงผลใหสายปอนของหอกลั่นมีคาเพิ่มมากขึ้น

ทําใหไดผลิตภัณฑทั้งยอดหอและกนหอมากขึ้น ซึ่งจะสงผลใหระดับของรีฟลักซดรัมมีคาเพิ่มข้ึน 

- คาระดับที่กนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมาย

อัตราการไหลของสายปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําเพิ่มข้ึนจะสงผลใหสายปอนของหอ
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กลั่นมีคาเพิ่มมากขึ้นทําใหไดผลิตภัณฑทั้งยอดหอและกนหอมากขึ้น ซึ่งจะสงผลใหระดับที่กนหอก

ล่ันดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา มีคาเพิ่มข้ึน 

- คาองคประกอบของ C4 ที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่อทําการเปลี่ยนแปลง

คาเปาหมายอัตราการไหลของสายปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําเพิ่มข้ึนจะสงผลใหสาย

ปอนของหอกลั่นมีคาเพิ่มมากขึ้น โดยที่อัตราสวนรีฟลักซไมมีการเปลี่ยนแปลง ดังนั้นจึงสงผลให

ความบริสุทธิ์ของผลิตภัณฑลดลงและสงผลใหมีคาองคประกอบของ C4 ที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอร

ความดันต่ํามีคาสูงขึ้น 

- คาความดันแตกตางของหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลของสายปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําเพิ่มข้ึนจะสงผลใหสาย

ปอนของหอกลั่นมีคาเพิ่ม เมื่อมีโหลดมากขึ้นก็จะสงผงใหคาความดันแตกตางของหอกลั่นดีโพรพา

ไนเซอรความดันต่ํามีคาเพิ่มสูงขึ้น 

- คาอุณหภูมิภายในหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลของสายปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําเพิ่มข้ึนจะสงผลใหสาย

ปอนของหอกลั่นมีคาเพิ่ม โดยอุณหภูมิของสายปอนจะมีคาสูงกวาอุณหภูมิภายในหอกลั่น ดังนั้น

จะสงผลใหอุณหภูมิภายในหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํามีคาสูงขึ้น 

- คาอุณหภูมิที่กนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตรา

การไหลของสายปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําเพิ่มข้ึนจะสงผลใหสายปอนของหอกลัน่มี

คาเพิ่ม โดยอุณหภูมิของสายปอนจะมีคาต่ํากวาอุณหภูมิที่กนหอ ดังนั้นจะสงผลใหอุณหภูมิที่กน

หอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํามีคาลดลง 
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ภาพที ่5.10 ภาพผลตอบสนองฟงกชนัแบบสเต็ปของคาตัวแปรควบคุม จากการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลของสายปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา 

 

 

 



 

 

65 

5.1.3.2 ผลตอบสนองแบบสเต็ปของตัวควบคุมระบบหอกลั่น หอโพรพิลีนสตริปเปอร 

(Propylene Stripper) และ หอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร (Propylene Rectifier)   

5.1.3.2.1 คาตัวแปรควบคุมที่มีผลตอบสนองจากการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการ

ไหลสายปอนของหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอรไดแก  

- องคประกอบของโพรเพนในผลิตภัณฑโพรพิลีน  เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมาย

อัตราการไหลของสายปอนของหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอรเพิ่มข้ึนจะสงผลใหสายปอนของหอกลั่น

มีคาเพิ่มมากขึ้น โดยที่อัตราสวนรีฟลักซไมมีการเปลี่ยนแปลง ดังนั้นจึงสงผลใหความบริสุทธิ์ของ

ผลิตภัณฑลดลงและสงผลใหคาองคประกอบของโพรเพนในผลิตภัณฑโพพิลีนมีคาสูงขึ้น 

- องคประกอบของโพพิลีนที่กลางหอโพรพิลีนสตริปเปอร เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลของสายปอนของหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอรเพิ่มข้ึนจะสงผลใหสายปอน

ของหอกลั่นมีคาเพิ่มมากขึ้น โดยที่อัตราสวนรีฟลักซไมมีการเปลี่ยนแปลง ดังนั้นจึงสงผลใหความ

บริสุทธิ์ของผลิตภัณฑลดลงและสงผลใหคาองคประกอบของโพพิลีนที่กลางหอโพรพิลีนสตริป

เปอรมีคาลดลง 

- องคประกอบของโพพิลีนสูญเสียที่กนหอ เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการ

ไหลของสายปอนของหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอรเพิ่มข้ึนจะสงผลใหสายปอนของหอกลั่นมีคาเพิ่ม

มากขึ้น โดยที่อัตราสวนรีฟลักซไมมีการเปลี่ยนแปลง ดังนั้นจึงสงผลใหความบริสุทธิ์ของผลิตภัณฑ

ลดลงและสงผลใหคาองคประกอบของโพพิลีนสูญเสียที่กนหอมีคาลดลง 

- คาระดับของรีฟลักซดรัม เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการไหลของสาย

ปอนของหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอรเพิ่มข้ึน จะสงผลใหสายปอนของหอกลั่นมีคาเพิ่มมากขึ้นทํา

ใหไดผลิตภัณฑทั้งยอดหอและกนหอมากขึ้น ซึ่งจะสงผลใหระดับของรีฟลักซดรัมมีคาเพิ่มข้ึน 

- คาความดันของแตกตางของหอโพรพิลีนสตริปเปอร เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลของสายปอนของหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอรเพิ่มข้ึน จะสงผลใหสายปอน

ของหอกลั่นมีคาเพิ่ม เมื่อมีโหลดมากขึ้นก็จะสงผงใหคาความดันแตกตางของหอกลั่นหอโพรพิ

ลีนเรคทิไฟเออรมีคาเพิ่มสูงขึ้น 

- คาความดันของแตกตางของหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลของสายปอนของหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอรเพิ่มข้ึน จะสงผลใหสายปอน
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ของหอกลั่นมีคาเพิ่มข้ึน ทําใหไดผลิตภัณฑทั้งยอดหอและกนหอมากขึ้น ซึ่งอัตราการไหลของ

ผลิตภัณฑ ที่ยอดหอหอโพรพิลีนสตริปเปอร จะถูกสงเปนสายปอนของหอกลั่นโพรพิลีนเรคทิไฟ

เออร เมื่อมีโหลดมากขึ้นก็จะสงผงใหคาความดันแตกตางของหอกลั่นหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออรมีคา

เพิ่มสูงขึ้น 

- คารีบอยเลอรดิวตี้ เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการไหลของสายปอนของ

หอกล่ันโพรพิลีนสตริปเปอรเพิ่มข้ึน จะสงผลใหสายปอนของหอกลั่นมีคาเพิ่ม ดังนั้นจึงตองใช

พลังงานในการกลั่นแยกมากขึ้น สงผลใหคารีบอยเลอรดิวตี้มีคาสูงขึ้น 
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เวลา

ผลตอบสนองของตัวแปรควบคุมจากการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการไหลสายปอนของหอกลั่นโพรพิลีนสติปเปอร 500KG/HR
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ภาพที่ 5.11 ภาพผลตอบสนองฟงกชันแบบสเต็ปของคาตัวแปรควบคุมจากการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลสายปอนของหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอร 
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5.1.3.2.2 คาตัวแปรควบคุมที่มีผลตอบสนองจากการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการ

ไหลสายรีฟลกัซของหอโพรพลีินเรคทิไฟเออร ไดแก  

- คาความดันของแตกตางของหอโพรพิลีนสตริปเปอร เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลสายรีฟลักซของหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร เพิ่มข้ึน จะสงผลใหคาอัตราการ

ไหลสายรีฟลักซเพิ่มข้ึน จะทําใหของเหลวที่พรอมจะเดือดที่มาจากคอนเดนเซอรปอนกลับคืนใน

สวนของยอดหอมากขึ้น สงผลใหหอกลั่นมีโหลดมากขึ้น และสงผลใหไดผลิตภัณฑที่กนหอโพรพิ

ลีนเรคทิไฟเออรมากขึ้น ซึ่งของเหลวดังกลาวจะถูกสงกลับมาเปนสายปอนของหอโพรพิลีนสตริป

เปอร เมื่อหอกลั่นมีโหลดมากขึ้นจะสงผลใหคาความดันของแตกตางของหอโพรพิลีนสตริปเปอรมี

คาเพิ่มสูงขึ้น 

- คาความดันของแตกตางของหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลสายรีฟลักซของหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร เพิ่มข้ึน จะสงผลใหคาอัตราการ

ไหลสายรีฟลักซเพิ่มข้ึน จะทําใหของเหลวที่พรอมจะเดือดที่มาจากคอนเดนเซอรปอนกลับคืนใน

สวนของยอดหอมากขึ้น สงผลใหหอกลั่นมีโหลดมากขึ้น และเมื่อมีโหลดมากขึ้นก็จะสงผลใหคา

ความดันแตกตางของหอกลั่นหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออรมีคาเพิ่มสูงขึ้น 

- คาอัตราสวนรีฟลักซ เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการไหลสายรีฟลักซของ

หอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร เพิ่มข้ึน จะสงผลใหคาอัตราการไหลสายรีฟลักซเพิ่มข้ึน สงผลใหคา

อัตราสวนรีฟลักซเพิ่มข้ึน 

- คารีบอยเลอรดิวตี้ เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการไหลสายรีฟลักซของหอ

โพรพิลีนเรคทิไฟเออร เพิ่มข้ึน จะสงผลใหคาอัตราการไหลสายรีฟลักซเพิ่มข้ึน จะทําใหของเหลวที่

พรอมจะเดือดที่มาจากคอนเดนเซอรปอนกลับคืนในสวนของยอดหอมากขึ้น ดังนั้นจึงตองใช

พลังงานในการกลั่นแยกมากขึ้น สงผลใหคารีบอยเลอรดิวตี้มีคาสูงขึ้น 
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ภาพที่ 5.12 ภาพผลตอบสนองฟงกชันแบบสเต็ปของคาตัวแปรควบคุมจากการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลสายรีฟลักซของหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร 

 

5.1.3.2.3 คาตัวแปรควบคุมที่มีผลตอบสนองจากการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการ

ไหลของสายผลิตภัณฑโพรพิลีน ไดแก  

- ระดับของรีฟลักซดรัม เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการไหลของสาย

ผลิตภัณฑ    โพรพิลีน จะทําใหมีการดึงผลิตภัณฑโพรพิลีนออกจากหอมากขึ้นสงผลใหไอของ

ผลิตภัณฑในสวนยอดหอมีคาลดลง สงผลใหคาของรีฟลักซดรัมมีคาลดลง 

- คาความดันของรีฟลักซดรัม เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการไหลของสาย

ผลิตภัณฑ    โพรพิลีน จะทําใหมีการดึงผลิตภัณฑโพรพิลีนออกจากหอมากขึ้นสงผลใหไอของ

ผลิตภัณฑในสวนยอดหอมีคาลดลง สงผลใหคาความดันของรีฟลักซดรัมมีคาลดลง 
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- คาความดันของแตกตางของหอโพรพิลีนสตริปเปอร  เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลของสายผลิตภัณฑ โพรพิลีน จะทําใหมีการดึงผลิตภัณฑโพรพิลีนออกจาก

หอมากขึ้น ทําใหความดันภายในหอหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออรมีคาลดลง และ คาความดันของ

แตกตางของหอโพรพิลีนสตริปเปอร มีคาลดลงเนื่องจากหอหอโพรพิลีนสตริปเปอรตออยูกับหอ  

โพรพิลีนเรคทิไฟเออร 

 - คาความดันของแตกตางของหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลของสายผลิตภัณฑโพรพิลีน จะทําใหมีการดึงผลิตภัณฑโพรพิลีนออกจาก

หอมากขึ้น ทําใหไอของผลิตภัณฑในสวนยอดหอมีคาลดลง สงผลใหคาความดันคาความดันของ

แตกตางของหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออรมีคาลดลง 

- คาอัตราสวนรีฟลักซ เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการไหลของสาย

ผลิตภัณฑโพรพิลีน จะทําใหมีการดึงผลิตภัณฑโพรพิลีนออกจากหอมากขึ้น และมีการดึงของเหลว

ออกจากรีฟลักซดรัมเพิ่มข้ึนสงผลใหคาอัตราสวนรีฟลักซมีคาลดลง 
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ภาพที่ 5.13 ภาพผลตอบสนองฟงกชันแบบสเต็ปของคาตัวแปรควบคุมจากการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลของสายผลิตภัณฑโพรพิลีน 
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5.1.3.2.4 คาตัวแปรควบคุมที่มีผลตอบสนองจากการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายอัตราการ

ไหลของสาย C3 รีไซเคิล ไดแก  

- องคประกอบของโพรเพนในผลิตภัณฑโพรพิลีน   เมื่อทําการเพิ่มคาเปาหมายอัตราการ

ไหลของสาย C3 รีไซเคิล วาลวควบคุมที่กนหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอรจะเปดเพิ่มมากขึ้นสงผลให

โพรเพนที่เปนของเหลวที่กนหอถูกดึงออกจากหอมากขึ้น ดังนั้นจึงสงผลใหองคประกอบของ       

โพรเพนในหอกลั่นมีคาลดลงรวมทั้งคาองคประกอบของโพรเพนในผลิตภัณฑโพรพิลีนดวย 

- องคประกอบของโพพิลีนที่กลางหอโพรพิลีนสตริปเปอร เมื่อทําการเพิ่มคาเปาหมาย

อัตราการไหลของสาย C3 รีไซเคิล วาลวควบคุมที่กนหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอรจะเปดเพิ่มมาก

ข้ึนสงผลใหโพรเพนที่เปนของเหลวที่กนหอโพรพิลีนสตริปเปอรถูกดึงออกจากหอมากขึ้น ดังนั้นคา

อัตราสวนโดย โมลขององคประกอบของโพพิลีนที่กลางหอโพรพิลีนสตริปเปอรจึงมีคาสูงขึ้น

เนื่องจากมีการดึงโพรเพนออกมากขึ้น 

- องคประกอบของโพพิลีนสูญเสียที่กนหอ เมื่อทําการเพิ่มคาเปาหมายอัตราการไหลของ

สาย C3 รีไซเคิล วาลวควบคุมที่กนหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอรจะเปดเพิ่มมากขึ้นสงผลให

ของเหลวที่กนหอโพรพิลีนสตริปเปอรถูกดึงออกจากหอมากขึ้นซึ่งของเหลวที่ถูกดึงออกจากหอนี้จะ

ประกอบไปดวยโพรเพนและโพรพีลีน ดังนั้นจึงสงผลใหองคประกอบของโพพิลีนสูญเสียที่กนหอมี

คาสูงขึ้น 

- คาอุณหภูมิที่กนหอโพรพิลีนสตริปเปอร  เมื่อทําการเพิ่มคาเปาหมายอัตราการไหลของ

สาย C3 รีไซเคิล วาลวควบคุมที่กนหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอรจะเปดเพิ่มมากขึ้นสงผลให

ของเหลวที่กนหอโพรพิลีนสตริปเปอรถูกดึงออกจากหอมากขึ้น ดังนั้นตัวควบคุมระดับจึงพยายาม

ควบคุมระดับโดยการลดคารีบอยเลอรลงเพื่อใหของเหลวที่กนหอโพรพิลีนสตริปเปอรมีการ

กลายเปนไอนอยลง ดงันั้นจึงสงผลใหคาอุณหภูมิที่กนหอโพรพิลีนสตริปเปอรมีคาลดลง 

- คารีบอยเลอรดิวตี้ เมื่อทําการเพิ่มคาเปาหมายอัตราการไหลของสาย C3 รีไซเคิล วาลว

ควบคุมที่กนหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอรจะเปดเพิ่มมากขึ้นสงผลใหของเหลวที่กนหอถูกดึงออก

จากหอมากขึ้น ดังนั้นตัวควบคุมระดับจึงพยายามควบคุมระดับโดยการลดคารีบอยเลอรลงเพื่อให

ของเหลวที่กนหอโพรพิลีนสตริปเปอรมีการกลายเปนไอนอยลง ดังนั้นคาคารีบอยเลอรดิวตี้จึงมีคา

ลดลงเนื่องจากมีการใชความรอนในการเปลี่ยนของเหลวใหกลายเปนไอนอยลง 
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ภาพที่ 5.14 ภาพผลตอบสนองฟงกชันแบบสเต็ปของคาตัวแปรควบคุม จากการเปลี่ยนแปลงคา

เปาหมายอัตราการไหลของสาย C3 รีไซเคิล 
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5.1.3.2.5 คาพารามิเตอรตัวแปรควบคุมที่มีผลตอบสนองจากการเปลี่ยนแปลงคา

เอาตพุตของวาลวควบคุมความดันรีฟลักซดรัม ไดแก  

- คาความดันของรีฟลักซดรัม เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงคาเอาตพุตของวาลวควบคุมความ

ดันรีฟลักซดรัม จะสงผลใหคาความดันของรีฟลักซดรัมมีคาลดลง เนื่องจากวาลวควบคุมจะทําการ

เปดมากขึ้นสงผลใหความดันในรีฟลักซดรัมถูกถายเทไปยังระบบที่มีความดันต่ํากวา 

 

ภาพที่ 5.15 ภาพผลตอบสนองฟงกชันแบบสเต็ปของคาตัวแปรควบคุม จากการเปลี่ยนแปลงคา

เอาตพุตของวาลวควบคุมความดันรีฟลักซดรัม 

5.1.3.2.6 คาตัวแปรควบคุมที่มีผลตอบสนองจากการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของน้ําหลอ

เย็นไดแก  

- คาความดันของรีฟลักซดรัม  เมื่อคาอุณหภูมิของน้ําหลอเย็นเพิ่มข้ึนจะสงผลใหการ

แลกเปลี่ยนความรอนระหวางไอของโพรพีลีนที่ยอดหอและน้ําหลอเย็นทําไดต่ําลง ดังนั้นไอของ  

โพรพิลีนจึงมีการกลั่นตัวเปนของเหลวไดนอยลง ทําใหภายในรีฟลักซดรัมมีคาความดันสูงขึ้น 

- คาระดับของรีฟลักซดรัม เมื่อคาอุณหภูมิของน้ําหลอเย็นเพิ่มข้ึนจะสงผลใหการ

แลกเปลี่ยนความรอนระหวางไอของโพรพีลีนที่ยอดหอและน้ําหลอเย็นทําไดต่ําลง   ดังนั้นไอของ

โพรพิลีนจึงมีการกลั่นตัวเปนของเหลวไดนอยลง สงผลใหคาระดับของรีฟลักซดรัมมีคาลดลง 
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เวลา

ผลตอบสนองของตัวแปรควบคุมจากการเปลี่ยนแปลงคา
อุณหภูมิอุณหภูมิของนํ้าหลอเย็น 1 DEG C

เวลา

 

ภาพที ่5.16 ภาพผลตอบสนองฟงกชนัแบบสเต็ปของคาตัวแปรควบคุม จากการเปลี่ยนแปลงการ

เปล่ียนแปลงอุณหภูมิของน้าํหลอเยน็ 

5.1.4 การสรางแบบจําลองกระบวนการ หลังจากการดําเนินการทําผลตอบสนองฟงกชัน

แบบสเต็ปและเก็บขอมูลในข้ันตอนที่ 5.3 แลวขอมูลที่เก็บไดจะแสดงความสัมพันธของของตัวแปร

ปรับและตัวแปรควบคุมซึ่งแสดงไดดังรูปภาพที่ 5.17 โดยขอมูลในแกน Y จะแสดงถึงคาตัวแปร

ปรับและตัวแปรควบคุม ขอมูลในแกน X จะแสดงถึงเวลา  
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ภาพที่ 5.17 ภาพแสดงผลตอบสนองของตัวแปรควบคุมที่เกิดจากการเปลี่ยนแปลงคาตัวแปรปรับ

แบบสเต็ป 

จากขอมูลดังกลาวสามารถคํานวณหาคาเมตริกสัมประสิทธิ์การตอบสนองแบบสเตป็ ( ) 

ไดดังนี้ 

เมื่อกําหนดให    ∂CV CV CV  

ดังนัน้ 
  ∂CV  ΔI   
  ∂CV  ΔI  ΔI  
  ∂CV  ΔI  ΔI  ΔI  
  ∂CV  ΔI  ΔI  ΔI  ΔI  

     
∂CV  ΔI  ΔI  ΔI   

 

และสามารถทีจ่ะเขียนแสดงไดในรูปแบบของเมตริก 
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∂CV
∂CV
∂CV

∂CV

∂CV

 

         0        0
          0     
              0

                    
       

   
      

 
 

  
  

 

 

ΔI
ΔI
ΔI

ΔI

 

 Δ                                                               .  

 

จากสมการที ่5.1  เมื่อทําการทําผลตอบสนองแบบสเตป็ จะสามารถเก็บขอมูลของ  และ Δ  

ได  หลังจากนัน้ทาํการแกสมการเพื่อหาคาของเมตริกสมัประสิทธิก์ารตอบสนองแบบสเต็ป ( ) 
 

 แบบจําลองที่ไดจะเปนความสัมพันธของระบบที่เปนแบบหนึ่งอินพุตและหนึ่งเอาตพุต

(SISO)แตสําหรับกระบวนการจริงที่มีความสัมพันธแบบหลายอินพุตหลายเอาตพุต(MIMO) จะมี

การประยุกตใชทฤษฎีซอนทับ (Superposition) ซึ่งมี คุณสมบัติของระบบเชิงเสน คือคุณสมบัติใน

การรวมกัน (Additivity property)  

 

สําหรับอินพุตทุกตัวที่มีผลตอเอาตพุตสามารถประยุกตใชทฤษฎีซอนทบัและมีวิธีในการหา 

ตัวควบคุมไดนามกิสเมตริกซไดดังนี ้

5.1.4.1 ตัวควบคุมระบบหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา 

กําหนดให 

 คือ คาระดับของรีฟลักซดรัม (LC1) 

 คือ คาระดับที่กนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา (LC2) 

  คือ คาองคประกอบของ C4 ที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา(AI1) 

  คือ คาความดันแตกตางของหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา(PDI1) 

  คือ คาอุณหภูมิภายในหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา(TI3) 

  คือ คาอุณหภูมิที่กนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา(TI4) 

 คือ คาเปาหมายอัตราการไหลของผลิตภัณฑที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา(FC1) 

 คือ คาเปาหมายอัตราการไหลทีกนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา(FC2) 

 คือ คาเปาหมายอัตราการไหลสายรีฟลักซหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา(FC3) 
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 คือ คาเปาหมายอุณหภูมิตัดแยกหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา(TC1) 

 คือ คาอุณหภูมิของน้ําหลอเย็น(TI5) 

 คือ คาอุณหภูมิของสายปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา(TI2) 

 คือ คาเปาหมายอัตราการไหลของสายปอนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา(FC5) 

, คือ สัมประสิทธิ์ของผลตอบสนองแบบสเต็ปที่   สําหรับแบบจําลองที่มีความสัมพันธกัน

ระหวาง   และ สําหรับคาอินพุตและเอาตพุตที่ไมมีผลตอบสนองตอกันคาสัมประสิทธิ์

ของผลตอบสนองแบบสเต็ปจะมีคาเทากับ 0 

ดังนั้นสามารถหาคาของตัวแปรควบคุมตางๆไดดังนี้ 

 1  , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

        , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1    

           , Δ 1  

 2  , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

           , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

      , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

 

  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ   

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

      , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

   , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 1  , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

        , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1    
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           , Δ 1  

 2  , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

           , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

      , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

 

  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ   

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

      , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

   , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 

 1  , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

        , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1    

           , Δ 1  

 2  , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

           , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

      , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  
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  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ   

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

      , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

   , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 

 1  , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

        , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1    

           , Δ 1  

 2  , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

           , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

      , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

 

  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ   

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

      , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  
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   , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 

 1  , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

        , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1    

           , Δ 1  

 2  , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

           , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

      , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

 

  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ   

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

      , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

   , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 

 1  , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

        , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1    

           , Δ 1  

 2  , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  
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           , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

      , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

 

  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ   

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

      , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

   , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 

 

5.1.4.2 ตัวควบคุมระบบของหอโพรพิลีนสตริปเปอร และ หอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร  

กําหนดให 

 คือ องคประกอบของโพรเพนในผลิตภัณฑโพรพิลีน (AI10) 

 คือ องคประกอบของโพพิลีนที่กลางหอโพรพิลีนสตริปเปอร (AI11) 

  คือ องคประกอบของโพพิลีนสูญเสียที่กนหอ (AI12) 

  คือ ระดับของรีฟลักซดรัม(LC10) 

  คือ คาความดันของรีฟลักซดรัม(PC10) 

  คือ คาความดันของแตกตางของหอโพรพิลีนสตริปเปอร (PDI10) 

 คือ คาความดันของแตกตางของหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร (PDI11) 

 คือ คาอัตราสวนรีฟลักซ (RR10) 

  คือ คาอุณหภูมิที่กนหอโพรพิลีนสตริปเปอร (TI10) 

  คือ คารีบอยเลอรดิวตี้ (JC10) 

 คือ คาเปาหมายอัตราการไหลของหอกลั่นโพรพิลีนสตริปเปอร(FC10) 

 คือ คาเปาหมายอัตราการไหลสายรีฟลักซของหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร(FC11) 

 คือ คาเปาหมายอัตราการไหลของสายผลิตภัณฑโพรพิลีน (FC12) 
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 คือ คาเปาหมายอัตราการไหลของสาย C3 รีไซเคิล (FC13) 

 คือ คาเอาตพุตของวาลวควบคุมความดันรีฟลักซดรัม (PC10) 

 คือ อุณหภูมิของน้ําหลอเย็น (TI5) 

, คือ สัมประสิทธิ์ของผลตอบสนองแบบสเต็ปที่   สําหรับแบบจําลองที่มีความสัมพันธกัน

ระหวาง   และ สําหรับคาอินพุตและเอาตพุตที่ไมมีผลตอบสนองตอกันคาสัมประสิทธิ์

ของผลตอบสนองแบบสเต็ปจะมีคาเทากับ 0 

 1  , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

        , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

            

 2  , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

           , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

      , Δ 1 , Δ 2  

 

  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ   

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

      , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

   

 

 1  , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

        , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1      

   

 2  , Δ 1 , Δ 2  
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       , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

           , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

      , Δ 1 , Δ 2  

 

  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ   

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

      , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

   

 1  , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

        , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1    
          

 2  , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

           , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

      , Δ 1 , Δ 2  

 

  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ   

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

      , Δ 1 , Δ 2 , Δ  
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 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

   

 1  , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

        , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1    

 2  , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

           , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

      , Δ 1 , Δ 2  

 

  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ   

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

      , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

    

 1  , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

        , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

 2  , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

           , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

      , Δ 1 , Δ 2  
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  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ   

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

      , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

    

 1  , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

        , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1   

 2  , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

           , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

      , Δ 1 , Δ 2  

 

  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ   

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

      , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

    

 1  , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

        , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1   
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 2  , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

           , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

      , Δ 1 , Δ 2  

 

  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ   

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

      , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  
 

 1  , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

        , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1   

 2  , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

           , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

      , Δ 1 , Δ 2  

 

  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ   

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  
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      , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 

 1  , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1  

        , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1   

 2  , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

           , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  

      , Δ 1 , Δ 2  

 

  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ   

  , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

      , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  

 , Δ 1 , Δ 2 , Δ  
 

 1  , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1

         , Δ 1 , Δ 1 , Δ 1   

 2 , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

       , Δ 1 , Δ 2  

           , Δ 1 , Δ 2  

        , Δ 1 , Δ 2  
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      , Δ 1 , Δ 2  

 

  

, Δ 1 , Δ 2 , Δ  

, Δ 1 , Δ 2 , Δ   

, Δ 1 , Δ 2 , Δ  

, Δ 1 , Δ 2 , Δ  

, Δ 1 , Δ 2 , Δ  

, Δ 1 , Δ 2 , Δ         
 

จากรูปแบบสมการของตัวควบคุมระบบหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา ตัวควบคุม

ระบบของหอโพรพิลีนสตริปเปอร และ หอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร สามารถเขียนใหอยูในรูปทั่วไป

ของไดนามิกเมตริกควบคุมที่ชวงเวลาตางๆไดดังนี ้
Δ
Δ
Δ

Δ

 
    

  

Δ
Δ
Δ

Δ

                           5.2  

โดยที่      คือจํานวนตัวแปรควบคุมของตัวควบคุม  

  คือจํานวนตัวแปรปรับของตัวควบคุม 

 Δ  คือเวคเตอร ของตัวแปรควบคุมที่มีขนาด  ซึ่งมีคาดงัสมการ 5.3 

Δ  

ΔCV |
ΔCV |
ΔCV |

ΔCV |

                                                 5.3  

 Δ  คือเวคเตอรการเปลี่ยนแปลงคาตัวแปรปรับที่มีขนาด  ซึง่มีคาดังสมการ 5.4 

Δ        

ΔI |      
ΔI |

ΔI |

                                                 5.4  
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 คือเมตริกสัมประสิทธิ์ผลตอบสนองแบบสเต็ป   สําหรับแบบจําลองที่มี

ความสัมพันธกันระหวาง   และ  สําหรับคาอินพุตและเอาตพุตที่ไมมีผลตอบสนองตอ
กันคาเมตริกสัมประสิทธิ์ของผลตอบสนองแบบสเต็ปจะมีคาเทากับ 0 และ  มีคาดังนี้ 

,
,

,

,

0
,

,

,

0
…

0

0
,

,

                               5.5  

 โดยที่  ,   คือประสิทธิ์ผลตอบสนองแบบสเตป็  สําหรับแบบจําลองที่มีความสัมพนัธ

กันระหวาง   และ  ณ ชวงเวลาที ่  

เมื่อทําการกาํหนดคาตวัแปรใหมดังนี ้กาํหนดให   คือเมตริกไดนามกิ มีคาดงัสมการที่ 5.6 

    

                                       5.6  

Δ

Δ
Δ
Δ

Δ

                                                     5.7  

และ                                                    Δ

Δ
Δ
Δ

Δ

                                                        5.8  

ดังนั้นสามารถเขียนสมการที่ 5.2 ใหมไดในรูปของสมการที่ 5.9  

Δ Δ                                                   5.9  

โดยทั่วไปเราจะแสดงตัวควบคุมไดนามิกสเมตริก ดวยรูปภาพของแบบจําลอง

ผลตอบสนองแบบสเต็ป[19] ซึ่งคาตัวแปรเอาตพุตหรือคาตัวแปรควบคุมจะถูกเรียงในแนวคอลัมน 

สวนตัวแปรอินพุต(ตัวแปรปรับ)และตัวแปรรบกวนจะถูกเรียงในแนวนอน โดยภาพตัวควบคุม

กระบวนการตัวควบคุมไดนามิกสเมตริก ระบบหอกลั่นหอโพรพิลีนสตริปเปอร (Propylene 

Stripper) และ หอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร (Propylene Rectifier)สามารถแสดงไดดังภาพที่ 5.18

และ 5.19 
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ภาพที ่5.18 แบบจําลองพลวัตรของระบบหอกลัน่ดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา (Low Pressure 

Depropanizer) 
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ภาพที ่5.19 แบบจําลองพลวัตรของหอโพรพิลีนสตริปเปอร (Propylene Stripper) และ หอโพรพิ

ลีนเรคทิไฟเออร (Propylene Rectifier) 
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5.2 การทํางานของตัวควบคุม 
การทาํงานของตัวควบคุมจะแบงเปนโมดลู(Module)ดังนี ้

1. โมดูลทํานายผล(Prediction Module) 

2. โมดูลออปติไมซที่สภาวะคงตัว(Steady state Optimization Module) 

3,  โมดูลควบคุมแบบพลวัตร (Dynamic Control Module) 

5.2.1 โมดูลทํานายผล (Prediction Module) ทําหนาที่ในการทํานายคาคาตัวแปรควบคุม 

( ) ในอนาคตและทําการปรับคาใหถูกตอง โดยใชสมการ   ΔI ในการหาคาหา

คาตัวแปรควบคุม ( ) ในอนาคตไดโดยใชคาเมตริกสัมประสิทธิ์การตอบสนองแบบสเต็ป ( )  ที่

หาไดจากการคํานวณในการทําฟงกชั่นผลตอบสนองแบสเต็ป และคาการเปลี่ยนแปลงของตัวแปร

ปรับในอดีต (ΔI)   ซึ่งสามารถแสดงไดดังสมการ 
 ΔI                                                   5.10  

โดยคาความคลาดเคลื่อนในการทาํนาย (Prediction Error) จะหาไดจากสมการ 

                                      5.11  

เมื่อ    คือ คาความคลาดเคลื่อนในการทาํนาย (Prediction Error) หาไดจากคา

ผลตางระหวางคาตัวแปรควบคุมที่ไดจากการทาํนายกบัคาตัวแปรควบคุมที่ไดจากการ

วัดคาในปจจุบัน 

   คือ คาตัวแปรควบคุมที่ไดจากการทาํนาย 

  คือ คาตัวแปรควบคุมที่ไดจากการวัดคาในปจจุบนั 

ซึ่งคาความคลาดเคลื่อนที่ไดจากการทํานายจะถูกใชในการเลื่อนเวคเตอร ( ) ในอนาคตเพื่อให

ตรงกับคาตัวแปรควบคุมในปจจุบัน โดยในการทํานายคาความคลาดเคลื่อนจะมีข้ันตอน

ดังตอไปนี้ 

1. ใชคาตัวแปรอิสระ(ตัวแปรปรับ ,ตัวแปรรบกวน)  ที่ไดจากการในปจจุบันในการทํานายคา

ของตัวแปรควบคุม 

2. ทําการเปรียบเทียบคาคาตัวแปรควบคุมที่ไดจากการทํานายกับคาตัวแปรควบคุมที่ไดจาก
การวัดคาในปจจุบันและใชคาความแตกตางที่ไดในการหาคาควบคุมปอนกลับเพื่อชดเชย

คาความผิดพลาดทํา 

3. ทําการเลื่อนเวลาไปยังเวลาถัดไป (Adjust for passage of time) 
 



 

 

94 

5.2.2 โมดูลออปติไมซที่สภาวะคงตัว(Steady state Optimization Module) วัตถุประสงค

หลักในการออปติไมซโดยทั่วไปคือ การแมกซิไมซผลิตภัณฑที่มีมูลคาสูงและมินิไมซวัตถุดิบในการ

ผลิต ในการออปติไมซที่สภาวะคงตัว ตัวควบคุมจะทําการหาจุดดําเนินการที่เหมาะสมที่สุดในการ

ควบคุมกระบวนการ โดยใชวิธีการแกสมการเชิงเสน (LINEAR PROGRAMING)ซึ่งจะใชการ

แกปญหาขอบเขตจํากัดแบบเชิงเสน(LINEAR CONSTRAINTS)และการแกสมการวัตถุประสงค

แบบเชิงเสน(LINEAR OBJECTIVE FUNCTION)  คําตอบที่เปนไปไดจะถูกกําหนดโดยคา

เปาหมายของคาตัวแปรปรับและตัวแปรควบคุมที่สภาวะคงตัวหรืออยูในขอบเขตจํากัดของการ

ดําเนินการ ในกรณีที่มีคําตอบที่เปนไปไดมากกวาหนึ่งคําตอบจะมีการใชขอมูลทางเศรษฐศาสตร

ในการเลือกคําตอบที่ดีที่สุด 

รูปแบบสมการโดยทั่วไปที่สภาวะอยูตัวสามารถเขียนไดดังสมการที่ 5.12 

    ∆                                         .   

∆                                          5.13   

โดยที่    คือคาเปาหมายของตัวแปรควบปรับที่สภาวะคงตัว 

     คือคาตัวแปรปรับที่สภาวะปจจุบัน 

 ∆    คือคาการเปลี่ยนแปลงตัวแปรปรับที่สภาวะสุดทายของฮอไรซั่นควบคุม  

    คือคาเปาหมายของตัวแปรควบคุมที่สภาวะคงตัว 

     คือคาตัวแปรควบคุมที่สภาวะคงตัว 

 ∆    คือคาการเปลี่ยนแปลงของตัวแปรควบคุมที่สภาวะสุดทายของฮอไรซั่น 

ทํานายซึ่งมีคาเทากับ 

∆ ∆                                              5.14    

เมื่อ 

∆
∆  

∆  

                                                           

∆
∆  

∆
                      

 คือ เมตริกอัตราขยายที่สภาวะคงตัว และ คือ , คาอัตราขยายของกระบวนการ

ที่สภาวะอยูตัวของผลตอบสนองแบบสเต็ประหวาง  และ  ซึ่งมีคาเทากับ 
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โดยที่คาการเปลี่ยนแปลงของ ∆  จะถูกจํากัดดวยขอบเขตของคา  และคา  

 ∆                               5.15  

 ∆                                    5.16  

 

สําหรับฟงกชั่นวัตถุประสงคสําหรับการแมกซิไมซผลิตภัณฑและมินิไมซวัตถุดิบสามารถ

แสดงไดดังสมการที่ 5.17 

 ∆ ∆                      5.17  

เมื่อ  คือ เวคเตอรคาใชจายของการเปลี่ยนแปลงคา CV หนึ่งหนวย และ  คือ เวคเตอร

คาใชจายของการเปลี่ยนแปลงคา MV หนึ่งหนวย จากสมการที่ 5.17 ทําการจัดรูปสมการ

วัตถุประสงคใหอยูในรูปของ MV เพียงตัวแปรเดียว 

 ∆ ∆                      5.18  

คําตอบของการแกสมการเชิงเสนจะอยู ณ ตําแหนงใดตําแหนงหนึ่งของของจุดตัดในพื้นที่ของตํา

ตอบที่เปนไปไดซึ่งสามารถแสดงไดดังรูปที่ 5.20 

 ตัวอยางของคําตอบที่เปนไปไดของตัวควบคุมที่มีตัวแปรควบคุมสองตัวและตัวแปรปรับ

สองตัวจะอยูในพื้นที่ระหวางขอบเขตจํากัดของ MV1 และ MV2  ซึ่งแสดงดวยเสนตรงในแนวนอน

และแนวตั้ง และอยูในขอบเขตจํากัดของ CV1 และ CV2 ซึ่งแสดงดวยสมการเสนตรงที่ 5.19  ถึง 

5.22 

                                       .    

                                      .   

                                       .  

                                       .  
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ภาพที ่5.20  ภาพแสดงตําแหนงคําตอบที่เปนไปไดของการแกสมการแบบเชิงเสน [14] 

 

5.2.3 โมดูลควบคุมแบบพลวัตร (Dynamic Control Module)  ทําหนาที่ในการออปติไมซ ซึ่งมี

วัตถุประสงคหลักคือ มินิไมซคาความคลาดเคลื่อนของตัวแปรควบคุมและมินิไมซการเคลื่อนที่ของ

ตัวแปรปรับโดยใหอยูในขอบเขตจํากัดของการดําเนินการ ซึ่งมีหลักการทํางานดังนี้ 

โมดูลควบคุมแบบพลวัตร (Dynamic Control Module) จะรับคาเปาหมายที่คํานวณได

จากโมดูลออปติไมซที่สภาวะคงตัวและคาควบคุมที่ไดจากการทํานายลูปเปด หลังจากนั้นจะทํา

การเลือกการเคลื่อนที่ของตัวแปรปรับที่ทําใหแนววิถีของตัวแปรควบคุมในอนาคตเปนภาพเสมือน

กลับดานของเสนแนววิถีของคาตัวแปรควบคุมที่ไดจากการทํานายแบบลูปเปดซึ่งแสดงไดดังภาพ

ที่ 5.21 ซึ่งในการเลือกการเคลื่อนที่ของตัวแปรปรับนั้นสามารถหาคาไดจากสมการ ที่ 5.1  

 Δ  

จากสมการทราบคาของ  จากขั้นตอนในการทําผลตอบสนองแบบสเต็ป และทราบคา 

 จากการสรางภาพเสมือนกลับดานของเสนแนววิถีของคาตัวแปรควบคุมที่ไดจากการทํานาย

แบบลูปเปด  ดังนั้นสามารถที่จะคํานวณหาคา Δ  ได  โดยทําใหคาวิถีการทํานายของคาเอาตพุต

ที่ตองการนั้นเขากันไดพอดีกับภาพเสมือนกลับดานของเสนแนววิถีของคาตัวแปรควบคุมที่ไดจาก

การทํานายแบบลูปเปด  
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คาเปาหมายจากการออปติไมซ
ท่ีสภาวะคงตัว

คาตัวแปรควบคุมที่ไดจากการ
ทํานายแบบลูปเปด

t0 Future

คาเปาหมาย

คาตัวแปรควบคุมท่ีไดจากการทํานาย(ผลของการเปลี่ยนแปลงในอดีต)

t0 Future

เสนแนววิถีของตัวแปรควบคุมในอนาคต
(ผลของการเปลี่ยนแปลงในอนาคต)

 

ภาพที ่5.21 ภาพเสนแนววถิขีองตัวแปรควบคุมในอนาคต  

กําหนดให 

∆                                                           5.23   

เมื่อ   คือ Residual Error Vector 

  คือ คาความผิดพลาดของการทํานายคาในอนาคตของลูปเปดซึ่งมีผลมา 

จากการเปลี่ยนแปลงคาตัวแปรปรับในอดีตเทานั้น 

และ 

           5.24  
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กําหนดปญหาสําหรับตัวควบคุม   

วัตถุประสงคของคือการมินิไมซคาผลรวมกําลังสองที่นอยที่สุด(Least squares method) ของ 

 โดยมีข้ันตอนดังตอไปนี้ 

∆          ∆ ∆             5.25  

เมื่อทําการมนิไิมซ  ทําการหาจุด Stationary point จะไดวา 

∆ 0                                             5.26    

∆ ∆
∆ 0                                                            

∆ 0                                                    
∆ 0                                             

∆                                            

ดังนัน้สามารถคาการเปลี่ยนแปลงตัวแปรปรับไดจาก 

∆                                        5.27  

โดยทั่วไปแลวคาตัวแปรควบคุมมีความสําคัญไมเทากัน ดังนั้นจึงใชเมตริกของแฟกเตอร

ถวงน้ําหนัก(Weighting matrices)คูณกับ  เพื่อใหผลของการควบคุมเหมาะสมที่สุด ซึ่งแสดง 

ซึ่งคาที่จะใชในการควบคุมก็จะใชเพียงแคคาคอนโทรลแอกชันคาแรกเทานั้น 

 
5.3 การเชื่อมตอตัวควบคุมกับระบบควบคุม DCS 

ในการเชื่อมตอระบบควบคุม DCS กับตัวควบคุมนั้นสามารถแสดงไดดังภาพที่ 5.22 โดย

ที่ขอมูลของตัวแปรควบคุมและตัวแปรปรับในระบบควบคุม  DCS จะถูกสงมายังเครื่อง

คอมพิวเตอรที่ทําหนาที่ประมวลผลของตัวควบคุมโดยผานเครื่อง OPC (OLE for Process 

Control) ของระบบ DCS ซึ่งจะเปนตัวกลางในการติดตอส่ือสารของ 2 ฝาย 



 

 

99 

โดยขอมูลจากระบบ DCS จะถูกสงผานมายังเครื่อง  OPC  และสงตอไปยังเครื่อง 

SERVER ซึ่งทําหนาที่เปนตัวควบคุมหลัก หลังจากนั้นขอมูลที่ไดจะถูกนํามาประมวลผลและสงคา

เปาหมายที่ตองการควบคุมกลับไปยังระบบ DCS  โดยผานทางเครื่อง OPC 

OPC

DCS

Online Server

Windows 2003 

CORPORATE LAN

Control Network

 

ภาพที ่5.22 การเชื่อมตอระหวางตัวควบคมุแบบโมเดลฟรีดิกทฟีและระบบ DCS 

 

ในการเชื่อมตอตัวควบคุมและระบบ DCS นั้นจะมีการเขียนโปรแกรม Watch dog timer 

เพื่อตรวจสอบวาการสื่อสารของทั้งสองระบบสามารถทาํงานไดอยางถูกตอง และมกีารออกแบบ  

วงจรควบคุมในระบบ DCS ใหมีฟงกชนัตรวจสอบการสือ่สาร ซึ่งถาทั้งสองระบบขาดการสื่อสารถงึ

กัน ฟงกชัน่ดังกลาวจะไมอนญุาตใหตัวควบคุมเขียนคาเปาหมายกลับมายงัระบบ DCS  
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บทที่ 6 

ผลการวิจัย และขอเสนอแนะ 

6.1 ผลการวจิัย 

ผลจากการประยุกตใชตัวควบคุมแบบแบบโมเดลฟรีดิกทีฟเขาใชควบคุมระบบกลั่นแยก 

C3  สามารถเปรียบเทียบประสิทธิภาพไดโดยการเก็บคาตัวแปรควบคุมทุกๆ 1นาทีเปนเวลา 24 

ชั่วโมง โดยมีเงื่อนไขในการใชวัตถุดิบของสายปอนกระบวนการผลิตโอเลฟนสที่เหมือนกันในการ

เปรียบเทียบประสิทธิภาพของระบบกลั่นแยก C3  ซึ่งสายปอนประกอบไปดวย  แนฟทา 112 ตัน

ตอช่ัวโมง แอลพีจี 59 ตันตอช่ัวโมง และ อีเทน 3 ตันตอช่ัวโมง  

จากนั้นนําขอมูลมาเขียนกราฟเปรียบเทียบระหวางคาเปาหมายและคาตัวแปรควบคุม

กอนและหลังการประยุกตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ ซึ่งผลของการใชตัวควบคุมแบบ

โมเดลพรีดิกทีฟควบคุมของแตละตัวควบคุมสามารถแสดงไดดังภาพที่ 6.1 ถึง 6.17 

 6.1.1 ผลของการใชตัวควบคุมระบบหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา 

ตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟใหสมรรถนะที่ดีกวาการควบคุมแบบพีไอดีเพียงอยางเดียว 

โดยสามารถควบคุมคาตัวแปรควบคุมที่ตองการใหใกลเคียงกับคาเปาหมายไดดีกวาเนื่องจากตัว

ควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะทําการออปติไมซคาความผิดพลาดกําลังสองที่นอยที่สุด โดย

ทํานายคาตัวแปรควบคุมในอนาคตและทําการเปลี่ยนแปลงคาตัวแปรปรับหลายคาเพื่อใหคาตัว

แปรควบคุมเขาสูเปาหมายที่ตองการ ในขณะที่การควบคุมแบบพีไอดี ตัวควบคุมแตละตัวจะให

ความสําคัญกับคาตัวแปรที่ควบคุมเพียงคาเดียว ซึ่งการปรับคาใหสูคาเปาหมายของตัวควบคุม

หนึ่งอาจสงผลกระทบถึงคาตัวแปรควบคุมอ่ืน 

6.1.1.1 คาระดับรีฟลักซดรัม เมื่อนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงานคาระดับ

รีฟลักซดรัมจะมีการเปลี่ยนแปลงคาโดยคาตัวแปรควบคุมจะไมเขาสูคาเปาหมายแตจะควบคุม

เปนชวงโดยควบคุมใหอยูในขอบเขตที่กําหนด เพื่อมินิไมซการเคลื่อนที่ของตัวแปรปรับซึ่งในที่นี้คือ 

อัตราการไหลของสายรีฟลักซ  ในขณะที่กอนนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงานระบบ

ควบคุมจะรักษาระดับใหคงที่โดยการปรับตัวแปรปรับ ซึ่งสามารถแสดงไดดังภาพที่ 6.1 

6.1.1.2 คาระดับที่กนหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่าํ เมื่อนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรี

ดกิทีฟเขาใชงานคาระดับทีก่นหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําจะมีการเปลี่ยนแปลงคาอยูในชวงที่

กําหนดเพื่อมนิิไมซการเคลื่อนที่ของตวัแปรปรับซ่ึงในทีน่ี้คือคาเปาหมายอัตราการไหลทีกนหอกลั่น
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ดีโพรพาไนเซอรความดันต่าํในขณะที่กอนนาํระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงานระบบ

ควบคุมจะรักษาระดับใหคงที่โดยการปรับตัวแปรปรับ ซึ่งสามารถแสดงไดดังภาพที่ 6.2 

6.1.1.3 คาองคประกอบ C4 ที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่อนําระบบควบคุม

แบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน สามารถควบคุมคาองคประกอบ C4 ที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอร

ความดันต่ําใหใกลเคียงกับคาเปาหมายไดดีข้ึน เนื่องจากตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะทําการ

ปรับคาตัวแปรปรับที่สงผลใหเกิดคาความผิดพลาดกําลังสองที่นอยที่สุด ในขณะที่กอนนําระบบ

ควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน พนักงานควบคุมการผลิตจะทําการปรับคาตัวแปรปรับ

คาตัวแปรปรับเพียงตัวใดตัวหนึ่งเพื่อใหคาตัวแปรควบคุมอยูในขอบเขตที่ตองการ ซึ่งสามารถ

แสดงไดดังภาพที่ 6.3 

6.1.1.4 คาความดันแตกตางของหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่อนําระบบควบคุม

แบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน สามารถควบคุมคาความดันแตกตางของหอกลั่นดีโพรพาไนเซอร

ความดันต่ํา ใหใกลเคียงกับคาเปาหมายไดดีข้ึน และ สามารถลดคาคาความดันแตกตางของหอ

กลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เนื่องจากตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะทําการปรับคาตัวแปร

ปรับที่สงผลตอคาคาความดันแตกตางของหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา ในขณะที่กอนนํา

ระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน พนักงานควบคุมการผลิตจะทําการปรับคาตัวแปร

ปรับเพียงแคตัวเดียว ซึ่งสามารถแสดงไดดังภาพที่ 6.4 

6.1.1.5 คาอุณหภูมิภายในหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่อนําระบบควบคุมแบบ

โมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน สามารถควบคุมคาอุณหภูมิภายในหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา 

ใหใกลเคียงกับคาเปาหมายไดดีข้ึน  เนื่องจากตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะทําการปรับคาตัว

แปรปรับที่สงผลตอคาอุณหภูมิภายในหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําซึ่งอาจจะปรับหลายตัว

แปรปรับ  ในขณะที่กอนนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน พนักงานควบคุมการผลิต

จะทําการปรับคาตัวแปรปรับเพียงแคตัวเดียว ซึ่งสามารถแสดงไดดังภาพที่ 6.5 

6.1.1.6 คาอุณหภูมิที่กนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่อนําระบบควบคุมแบบ

โมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน สามารถควบคุมคาอุณหภูมิภายในหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา 

ใหใกลเคียงกับคาเปาหมายไดดีข้ึน  เนื่องจากตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะทําการปรับคาตัว

แปรปรับที่สงผลตอคาอุณหภูมิที่กนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําซึ่งอาจจะปรับหลายตัว

แปรปรับ  ในขณะที่กอนนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน พนักงานควบคุมการผลิต

จะทําการปรับคาตัวแปรปรับเพียงแคตัวเดียว ซึ่งสามารถแสดงไดดังภาพที่ 6.6 
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ภาพที ่6.1 กราฟเปรียบเทยีบคาตัวแปรควบคุมและคาเปาหมายของระดับรีฟลักซดรัมกอนและ

หลังการประยกุตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทฟี 

 

 

ภาพที ่6.2 กราฟเปรียบเทยีบคาตัวแปรควบคุมและคาเปาหมายของระดับที่กนหอดโีพรพาไนเซอร

ความดันต่าํกอนและหลงัการประยุกตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 
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ภาพที ่6.3 กราฟเปรียบเทยีบคาตัวแปรควบคุมและคาเปาหมายของคาองคประกอบ C4 ที่ยอดหอ

ดีโพรพาไนเซอรความดันต่าํกอนและหลงัการประยุกตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรดีิกทีฟ 

 

 

ภาพที ่6.4 กราฟเปรียบเทยีบคาตัวแปรควบคุมและคาเปาหมายของคาความดนัแตกตางของหอ

กลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํากอนและหลังการประยกุตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทฟี 
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ภาพที่ 6.5 กราฟเปรียบเทียบคาตัวแปรควบคุมคาและคาเปาหมายของอุณหภูมิภายในหอกลั่นดี

โพรพาไนเซอรความดันต่ํากอนและหลังการประยุกตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 

 

ภาพที่ 6.6 กราฟเปรียบเทียบคาตัวแปรควบคุมและคาเปาหมายของคาอุณหภูมิที่กนหอกลั่นดี     

โพรพาไนเซอรความดันต่ํากอนและหลังการประยุกตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 
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เมื่อพิจารณาถึงประสิทธิภาพของระบบหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา เมื่อนําระบบ

ควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชควบคุมสามารถสรุปไดดังนี้ 

1. สามารถลดความแปรปรวนของตัวแปรควบคุมตางๆไดดีข้ึน  

2. สามารถเพิ่มคาองคประกอบ C4 ที่ยอดหอดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําให โดยที่ยังอยู

ในขอบเขตจํากัดของคาควบคุมมาตรฐานซึ่งการควบคุมดังกลาวสามารถเพิ่มปริมาณของ

ผลิตภัณฑได    

3. สามารถลดการใชพลังงานโดยรวมของหอกลั่นไดดีข้ึน  เชน อัตราสวนการใชไอน้ําตอ

สายปอนเฉลี่ยของหอกลั่น ดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําจาก 0.1528 เหลือ 0.1262  โดยแสดงได

ดังภาพที่ 6.7 ซึ่งสามารถประหยัดคาใชจายของไอน้ําไดถึงปละประมาณ  7,915,466 บาท 

(คํานวณจากสายปอนเฉลี่ย 40000 กิโลกรัมตอช่ัวโมง ราคาไอน้ําตันละ 850 บาทตอตัน) 

4. สามารถลดคาความดันแตกตางของหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความดันต่ําลง ซึ่งทําให

สามารถเพิ่มอัตราการการผลิตไดเพิ่มข้ึน  

 

 

ภาพที ่6.7 กราฟเปรียบเทยีบอัตราสวนการใชไอน้ําตอสายปอนที่กนหอกลั่นดีโพรพาไนเซอรความ

ดันต่ํากอนและหลังการประยุกตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ  
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 6.1.2  ผลของการใชตัวควบคุมระบบของหอโพรพิลีนสตริปเปอรและหอโพรพิลีนเรคทิไฟ

เออร  

 ตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟใหสมรรถนะที่ดีกวาการควบคุมแบบพีไอดีเพียงอยางเดียว 

โดยสามารถควบคุมคาตัวแปรควบคุมที่ตองการใหใกลเคียงกับคาเปาหมายไดดีกวาเนื่องจากตัว

ควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะทําการออปติไมซคาความผิดพลาดกําลังสองที่นอยที่สุด โดย

ทํานายคาตัวแปรควบคุมในอนาคตและทําการเปลี่ยนแปลงคาตัวแปรปรับหลายคาเพื่อใหคาตัว

แปรควบคุมเขาสูเปาหมายที่ตองการ ในขณะที่การควบคุมแบบพีไอดี ตัวควบคุมแตละตัวจะให

ความสําคัญกับคาตัวแปรที่ควบคุมเพียงคาเดียว ซึ่งการปรับคาใหสูคาเปาหมายของตัวควบคุม

หนึ่งอาจสงผลกระทบถึงคาตัวแปรควบคุมอ่ืน 

6.1.2.1 คาองคประกอบของโพรเพนในผลิตภัณฑโพรพิลีน  เมื่อนําระบบควบคุมแบบ

โมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน สามารถควบคุมคาองคประกอบของโพรเพนในผลิตภัณฑโพรพิลีนให

ใกลเคียงกับคาเปาหมายไดดีข้ึนและยังสามารถเปลี่ยนคาเปาหมายใหเขาใกลขอบเขตจํากัดบนได

มากขึ้น เนื่องจากตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะทําการปรับคาตัวแปรปรับที่สงผลใหเกิดคา

ความผิดพลาดกําลังสองที่นอยที่สุดและสามารถลดความแปรปรวนของตัวแปรควบคุม  ในขณะที่

กอนนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน พนักงานควบคุมการผลิตจะทําการปรับคาตัว

แปรปรับเพียงตัวแปรใดตัวแปรหนึ่ง ซึ่งสามารถแสดงไดดังภาพที่ 6.8 

6.1.2.2 คาองคประกอบของโพพิลีนที่กลางหอโพรพิลีนสตริปเปอร เมื่อนําระบบควบคุม

แบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน สามารถควบคุมคาองคประกอบของโพพิลีนที่กลางหอโพรพิลีน

สตริปเปอร ใหใกลเคียงกับคาเปาหมายไดดีข้ึน แตไมเขาสูคาเปาหมายเนื่องจาก ตัวควบคุมแบบ

โมเดลพรีดิกทีฟจะมีการถวงน้ําหนักของคาตัวแปรควบคุมและใหความสําคัญกับตัวแปรที่มี

ความสําคัญมากกวา และทําการปรับคาตัวแปรปรับที่สงผลใหเกิดคาความผิดพลาดกําลังสองที่

นอยที่สุด  ในขณะที่กอนนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน พนักงานควบคุมการผลิต

จะทําการปรับคาตัวแปรปรับเพียงตัวแปรใดตัวแปรหนึ่งซึ่งสามารถแสดงไดดังภาพที่ 6.9 

6.1.2.3 คาองคประกอบของโพพิลีนสูญเสียที่กนหอ เมื่อนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรี

ดิกทีฟเขาใชงาน สามารถควบคุมคาองคประกอบของโพพิลีนสูญเสียที่กนหอ ใหใกลเคียงกับคา

เปาหมายไดดีข้ึน  และสามารถลดคาโพพิลีนสูญเสียที่กนหอใหต่ําลง เนื่องจากตัวควบคุมแบบ

โมเดลพรีดิกทีฟจะทําการปรับคาตัวแปรปรับที่สงผลใหเกิดคาความผิดพลาดกําลังสองที่นอยที่สุด  

ในขณะที่กอนนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน พนักงานควบคุมการผลิตจะทําการ

ปรับคาตัวแปรปรับเพียงตัวแปรใดตัวแปรหนึ่ง ซึ่งสามารถแสดงไดดังภาพที่ 6.10 
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6.1.2.4 คาระดับของรีฟลักซดรัม เมื่อนาํระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดกิทฟีเขาใชงาน 

สามารถควบคุมคาระดับของรีฟลักซดรัม ใหใกลเคียงกบัคาเปาหมายไดดีข้ึน เนื่องจากตัวควบคุม

แบบโมเดลพรดีิกทีฟจะทาํการปรับคาตัวแปรปรับที่สงผลใหเกิดคาความผิดพลาดกาํลังสองทีน่อย

ที่สุด  ในขณะที่กอนนาํระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทฟีเขาใชงาน พนักงานควบคมุการผลิตจะ

ทําการปรับคาตัวแปรปรับเพียงตัวแปรใดตัวแปรหนึง่ ซึ่งสามารถแสดงไดดังภาพที ่6.11 

6.1.2.5 คาความดันของรีฟลักซดรัม เมื่อนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน 

สามารถควบคุมคาความดันของรีฟลักซดรัม ใหใกลเคียงกับคาเปาหมายไดดีข้ึน เนื่องจากตัว

ควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะทําการปรับคาตัวแปรปรับที่สงผลใหเกิดคาความผิดพลาดกําลัง

สองที่นอยที่สุด  ในขณะที่กอนนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน พนักงานควบคุม

การผลิตจะทําการปรับคาตัวแปรปรับเพียงตัวแปรใดตัวแปรหนึ่ง ซึ่งสามารถแสดงไดดังภาพที่ 

6.12 

6.1.2.6 คาความดันของแตกตางของหอโพรพิลีนสตริปเปอร เมื่อนําระบบควบคุมแบบ

โมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน สามารถควบคุมคาความดันของแตกตางของหอโพรพิลีนสตริปเปอร ให

ใกลเคียงกับคาเปาหมายไดดีข้ึน และ สามารถลดคาความดันของแตกตางของหอโพรพิลีนสตริป

เปอร เนื่องจากตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะทําการปรับคาตัวแปรปรับที่สงผลตอคาคาความ

ดันแตกตางของหอโพรพิลีนสตริปเปอรและทําใหเกิดคาความผิดพลาดกําลังสองที่นอยที่สุด 

ในขณะที่กอนนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน พนักงานควบคุมการผลิตจะทําการ

ปรับคาตัวแปรปรับเพียงแคตัวเดียว ซึ่งสามารถแสดงไดดังภาพที่ 6.13 

6.1.2.7 คาความดันของแตกตางของหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร เมื่อนําระบบควบคุมแบบ

โมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน สามารถควบคุมคาความดันของแตกตางของหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร 

ใหใกลเคียงกับคาเปาหมายไดดีข้ึน และ สามารถลดคาความดันของแตกตางของหอโพรพิลีนเรคทิ

ไฟเออร เนื่องจากตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะทําการปรับคาตัวแปรปรับที่สงผลตอคาคา

ความดันแตกตางของหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร และทําใหเกิดคาความผิดพลาดกําลังสองที่นอย

ที่สุด ในขณะที่กอนนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน พนักงานควบคุมการผลิตจะ

ทําการปรับคาตัวแปรปรับเพียงแคตัวเดียว ซึ่งสามารถแสดงไดดังภาพที่ 6.14 

6.1.2.8 คาอัตราสวนรีฟลักซ เมื่อนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน คา

อัตราสวนรีฟลักซจะมีการเปลี่ยนแปลงมากกวาเดิมเนื่องจากตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะทํา

การเปลี่ยนแปลงคาอัตราสวนรีฟลักซเพื่อใหคาองคประกอบของโพรเพนในผลิตภัณฑโพรพิลีน

เปนไปตามคาเปาหมาย  ในขณะที่กอนนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน พนักงาน

ควบคุมการผลิตจะไมมีการเปลี่ยนแปลงคาอัตราการไหลของสายรีฟลักซ  ซึ่งสามารถแสดงไดดัง

ภาพที่ 6.15 
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6.1.2.9 คาอุณหภูมิที่กนหอโพรพิลีนสตริปเปอร เมื่อนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ

เขาใชงาน คาอุณหภูมิที่กนหอโพรพิลีนสตริปเปอรจะมีคาสูคาเปาหมายดีข้ึนเนื่องจากตัวควบคุม

แบบโมเดลพรีดิกทีฟจะทําการปรับคาตัวแปรปรับสงผลใหเกิดคาความผิดพลาดกําลังสองที่นอย

ที่สุด    ในขณะที่กอนนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน พนักงานควบคุมการผลิตจะ

เปล่ียนแปลงคาตัวแปรปรับเพียงตัวแปรใดตัวแปรหนึ่ง  ซึ่งสามารถแสดงไดดังภาพที่ 6.16 

6.1.2.10 คารีบอยเลอรดิวตี้ เมื่อนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงานคารีบอย

เลอรดิวตี้ จะมีคาเขาสูคาเปาหมายและมีคานอยลง เนื่องจากตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะ

ทําการปรับคาอุณหภูมิตัดแยกที่เหมาะสม ทําใหใชพลังงานในการกลั่นแยกนอยลง  ในขณะที่กอน

นําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชงาน พนักงานควบคุมการผลิตจะมาสามารถควบคุม

อุณหภูมิใหสูคาเปาหมายได ทําใหใชพลังงานในการกลั่นแยกที่มากกวา  ซึ่งสามารถแสดงไดดัง

ภาพที่ 6.17 

 

 

ภาพที ่6.8 กราฟเปรียบเทยีบคาตัวแปรควบคุมและคาเปาหมายขององคประกอบของโพรเพนใน

ผลิตภัณฑโพรพิลีนกอนและหลังการประยกุตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทฟี 
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ภาพที ่6.9 กราฟเปรียบเทยีบคาตัวแปรควบคุมและคาเปาหมายขององคประกอบของโพพิลีนที่

กลางหอโพรพลีินสตริปเปอร กอนและหลงัการประยุกตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดกิทฟี 

 

ภาพที ่6.10 กราฟเปรียบเทยีบคาตัวแปรควบคุมและคาเปาหมายขององคประกอบของโพพิลีน

สูญเสียที่กนหอ กอนและหลงัการประยุกตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรดีิกทีฟ 
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ภาพที ่6.11 กราฟเปรียบเทยีบคาตัวแปรควบคุมและคาเปาหมายของคาระดับของรีฟลักซดรัม

กอนและหลังการประยุกตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดกิทฟี 

 

 

ภาพที ่6.12 กราฟเปรียบเทยีบคาตัวแปรควบคุมและคาเปาหมายของคาความดันของรีฟลักซดรัม

กอนและหลังการประยุกตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดกิทฟี 
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ภาพที ่6.13 กราฟเปรียบเทยีบคาตัวแปรควบคุมและคาเปาหมายของคาความดันแตกตางของ 

หอโพรพิลีนสตริปเปอรกอนและหลังการประยุกตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 

 

 

ภาพที ่6.14 กราฟเปรียบเทยีบคาตัวแปรควบคุมและคาเปาหมายของคาความดันแตกตางของ 

หอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร กอนและหลงัการประยุกตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทฟี 
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ภาพที ่6.15 กราฟเปรียบเทยีบคาตัวแปรควบคุมและคาเปาหมายของคาอัตราสวนรีฟลักซ กอน

และหลังการประยุกตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 

 

 

ภาพที ่6.16 กราฟเปรียบเทยีบคาตัวแปรควบคุมและคาเปาหมายของอุณหภูมทิี่กนหอโพรพิลีน

สตริปเปอร กอนและหลงัการประยุกตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 
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ภาพที ่6.17 กราฟเปรียบเทยีบคาตัวแปรควบคุมและคาเปาหมายของคารีบอยเลอรดิวตี้ กอนและ

หลังการประยกุตใชตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทฟี 

 

เมื่อพิจารณาถึงประสิทธิภาพของระบบหอกลั่นระบบหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร และหอโพ

รพิลีนเรคทิไฟเออร เมื่อนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเขาใชควบคุมสามารถสรุปไดดังนี้ 

1. สามารถลดความแปรปรวนของตัวแปรควบคุมไดดีข้ึน  

2. สามารถลดความบริสุทธิ์ของผลิตภัณฑโดยที่ยังอยูในขอบเขตจํากัดของคาควบคุม

มาตรฐานโดยการควบคุมคาคาองคประกอบของโพรเพนในผลิตภัณฑโพพิลีนขึ้น ซึ่งการควบคุม

ดังกลาวสามารถเพิ่มปริมาณของผลิตภัณฑได    

3. สามารถลดอัตราการสูญเสียเฉล่ียของผลิตภัณฑโพรพิลีนที่กนหอจาก 5.56 %mol

เหลือ 3.25  % molโดยแสดงไดดังภาพที่ 6.10 ซึ่งสามารถประหยัดคาใชจายถึงปละประมาณ         

42,161,478.75 บาท (คํานวณจากอัตราการไหลกลับเฉลี่ยของสาย C3 รีไซเคิลที่ 6,500 กิโลกรัม

ตอช่ัวโมง ราคาโพรพีลีนตันละ 34,125 บาท) 

4. สามารถลดคาความดนัแตกตางของหอแตกตางของหอโพรพิลีนเรคทิไฟเออร และหอ

โพรพิลีนเรคทไิฟเออร ซึ่งทําใหสามารถเพิม่อัตราการการผลิตไดเพิ่มข้ึน 

5. สามารถลดอัตราการใชพลังงานลงไดโดยลดอัตราการใชคารีบอยเลอรดิวตี้ลง 
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6.2. บทสรุป (Conclusion) 

วัตถุประสงคของงานวิจัยนี้คอืการนาํเอาระบบควบคุมแบบโมเดลรีดิกทฟีมาใชควบคุม

กระบวนการผลิตของระบบกลั่นแยก C3 และเปรียบเทียบสมรถนะกับการควบคมุแบบพีไอดี ผล

จากการนาํการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกเขาใชงานในงานวิจัยชิน้นี ้ แสดงใหเหน็วาระบบควบคุม

แบบโมเดลพรดีิกทีฟใหประสิทธิภาพในการควบคุมที่ดกีวา โดยจะเหน็ไดจากประสิทธิภาพการ

ผลิตในระบบกลั่นแยก C3 มีประสิทธิภาพมากขึ้น สามารถควบคุมสภาวะการผลิตไดแมนยํา  และ

มีเสถียรภาพยิง่ขึ้น นอกจากนั้นยังลดการใชพลังงานและชวยเพิ่มปริมาณผลิตภัณฑโดยที่คุณภาพ

ของผลิตภัณฑยงัไดมาตรฐานตามเดิม ดังจะเห็นไดจากการใชอัตราสวนของไอน้ําตอสายปอนที่

หอกลัน่ดีโพรพาไนเซอรความดันต่ํา (Low Pressure Depropanizer) ที่มีคาลดต่ําลงทําให

สามารถประหยัดคาใชจายดานพลังงานไดถึงปประมาณ 8,000,000 บาท สามารถลดโพรพิลีน

สูญเสียทีห่อโพรพิลีนเรคทิไฟเออร (Propylene Rectifier) ไดดีข้ึน ซึ่งสามารถประหยัดคาใชจายได

ถึงปละประมาณ 42,000,000 บาท นอกจากนี้ยงัสามารถลดความแปรปรวนของพารามิเตอร

ควบคุมตางๆที่ตองการควบคุมใหดีข้ึน 

6.3 ขอเสนอแนะในงานวจิัยเพิ่มเติม 

 6.3.1 ในการทําผลตอบสนองฟงกชนั ข้ันหนึง่หนวยเพื่อมาทาํแบบจําลองนัน้ อุปกรณที่ใช

วัดคาพารามิเตอรอาจกอใหเกิดความคลาดเคลื่อนของขอมูลได เนื่องมาจากในการออกแบบและ

เลือกอุปกรณเบื้องตน ไดออกแบบมาเพื่อใชดูคาพารามิเตอรเพียงอยางเดียว ไมไดถูกออกแบบมา

เพื่อใชในการควบคุมกระบวนการผลิต ดังนั้นควรจะมีการเลือกหรือออกแบบอุปกรณวัดและ

ควบคุมทีน่ํามาใชในกระบวนการใหมใหม ี ความนาเชื่อถือ ความละเอียดและแมนยําสูงเพื่อใหได

ขอมูลที่ถูกตอง  

 6.3.2 แบบจําลองกระบวนการที่ใชในการการควบคุมไดมาจากการทําผลตอบสนอง

ฟงกชัน ข้ันหนึ่งหนวยโดยการปรับตัวแปรปรับเพื่อดูผลตอบสนองของตัวแปรควบคุม ซึ่ง

คาพารามิเตอรตัวแปรปรับบางตัวไมสามารถทําการปรับคาไดมากนักเนื่องจากขอจํากัดในการ

เดินเครื่องเพราะอาจจะทําใหผลิตภัณฑที่สงใหลูกคาไมไดตามมาตรฐานที่ตั้งเอาไว ทําใหเห็น

ผลตอบสนองไดไมชัดเจน  ดังนั้นจึงควรทําผลตอบสนองฟงกชัน ข้ันหนึ่งหนวยสําหรับตัวแปรที่เห็น

คาผลตอบสนองไดไมชัดเจนใหมอีกครั้งหนึ่งในชวงที่เร่ิมเดินเครื่องใหมกอนที่จะสงผลิตภัณฑให

ลูกคา 

 6.3.3 ควรเพิ่มตัวควบคุมของระบบเครื่องปฏิกรณ C3 ไฮโดรจิเนชั่นเขาไปในระบบควบคุม

ของระบบกลั่นแยก C3 เพื่อเพิ่มประสิทธิภาพของระบบควบคุมใหดียิ่งขึ้น 
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