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บทคัดย่อ 

ในงานวิจัยนี้ศึกษาการผลิตโอเลฟินเบาจากชีวมวลรวมถึงแก๊สซิฟายเออร์แบบฟลูอิตไดซ์เบตด้วยไอน้ า 
หรือฟลูอิไดซ์เบดแบบหมุนเวียน (FICFB) ที่ความดันบรรยากาศ โดยใช้โปรแกรมแอสเพนพลัสในการจ าลอง  โดย
หาสภาวะที่เหมาะสมส าหรับบรรลุประสิทธิภาพสูงสุดของการแก๊สซิฟิเคชั่น  รวมถึงหาสภาวะที่ เหมาะสมส าหรับ
การการผลิตโอเลฟินให้ได้สูงสุดโดยการปรับเปลี่ยนพารามิเตอร์เช่น อุณหภูมิแก๊สซิไฟเออร์ อัตราส่วนไอน้ าต่อ 
ชีวมวล อัตราส่วนอากาศต่อชีวมวล เมื่อเปลี่ยนสภาวะของ  FICFB จะส่งผลต่อสมรรถนะของแก๊สซิฟายเออร์ 
องค์ประกอบของก๊าซสังเคราะห์ และปริมาณโอเลฟินส์เบา  จากการจ าลองพบว่าผลิตภัณฑ์สูงสุดที่ได้จาก
กระบวนการ เปลี่ยนชีวมวลแห้ง เป็นโอเลฟิน ให้ผลิตภัณฑ์ประมาณ 0.15 กิโลกรัมต่อชีวมวล 1 กิโลกรัมชีวมวล 
นอกจากนี้ทางเลือกท่ีดีส าหรับการเพ่ิมปริมาณโอเลฟินคือการป้อนด้วยอุณหภูมิแก๊สซิไฟเออร์ที่ 950 oC อัตราส่วน
ไอน้ าต่อชีวมวลที่ 0.75 และใช้อัตราส่วนอากาศต่อชีวมวลต่ า ๆ 
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ภาควิชา เคมีเทคนิค     ลายมือชื่อนิสิต 
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ABSTRACT 

In this work, the production of light olefins from biomass-based integrated steam blown 
dual fluidised bed gasifier or fast internally circulating fluidised bed (FICFB) with atmospheric 
pressure is in investigated using commercial software to perform a simulation. We studied  proper 
operating conditions to achieve high gasification performance, and high light olefin The operating 
variables considered included gasifier temperature, steam to biomass ratio (S/B), air to biomass 
ratio (A/B) The results were found that changing of operating condition of FICFB affect to 
gasification performance, syngas composition, heating value and light olefin production.  From 
the simulation models we investigated the highest product yield from biomass approximately 
0.15 kg of light olefins (C2+C3) per kg dry biomass was obtain. Furthermore, The promising option 
to increase olefins yield is feed with gasification temperature 950 oC , 0.75 steam to biomass ratio 
(S/B) and less air to biomass ratio (A/B) 
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บทที่ 1 

บทน า 

1.1 ที่มาและความส าคัญ 

 ในขณะที่ ภ าค อุตส าหกรรม เคมี ก าลั ง เผชิญกับการมี อยู่ อย่ า งจ ากั ดของพลั ง งานและ 

แหล่งเชื้อเพลิงฟอสซิล  ท าให้เกิดพลังงานทางเลือกระยะยาวคือการเปลี่ยนคาร์บอนมาใช้แทนการก าจัดทิ้ง 

ซึ่งชีวมวลเป็นแหล่งทดแทนหลักระยะยาว  โดยการทดแทนทางตรงของสินค้าปิโตรเคมีจากการน าชีวมวลมาใช้นั้น

ได้รับการบันทึกว่าเป็นแนวทางที่เหมาะสมที่สุดที่จะก้าวไปสู่การเปลี่ยนแปลงเป็นอุตสาหกรรมเคมีที่ปราศจากการ

ใช้ฟอสซิล 

 เอทิลีนกับโพรพิลีน เป็นไฮโดรคาร์บอนที่เป็นองค์ประกอบของโพลิเมอร์หลายตัวจึงเป็นที่ต้องการ

ของตลาดโลก โดยเอทิลีนและโพรพิลีน ส่วนใหญ่ได้มาจากระบวนการแยกสลายตัวแนพทาซึ่งมาจาก เชลแก๊ส โดย

ผลิตภัณฑ์หลักท่ีได้จากกระบวนการนี้คือ light olefins ซึ่งแบ่งเป็นเอทิลีนและโพพิลีน  

 หนึ่งในการเปลี่ยนชีวมวลเป็นวัตถุดิบส าหรับการสังเคราะห์โอเลฟินเบาคือการใช้กระบวนการแก๊ส

ซิฟิเคชัน ซึ่งองค์ประกอบที่ได้ประกอบด้วยก๊าซสังเคราะห์ได้แก่ H2 CO CO2 และ CH4 หากต้องการโอเลฟินเบา 

สามารถใช้กระบวนการ  Fischer-Tropsch (FT)-to-olefins (FTO) ได้ แต่วิธีนี้เกิดปฎิกิริยาค่อนข้างน้อยและให้

ผลิตภัณฑ์ค่อนข้างต่ า (Arvidsson, M และคณะ, 2016)  ดังนั้นจึงมีวิธีอ่ืนๆซึ่งเป็นวิธีทางอ้อมจากแก๊สโดยเลือก

สารตัวกลางที่เหมาะสม เช่น dehydration of ethanol to ethylene, cracking of FT naphtha, methanol-

to-olefins (MTO) process, methanol-to-propylene (MTP) process, และ the DME-to-olefins (DTO)  ซ่ึง

ในงานวิจัยนี้เลือกศึกษาการเปลี่ยน Dimethyl ether เป็น light olefin 

1.2 วัตถุประสงค์ 

1.2.1 เพ่ือทราบประสิทธิภาพจากการจ าลองกระบวนการเปลี่ยนชีวมวลเป็นโอเลฟินโดยใช้โปรแกรม 
Aspen Plus ก่อนการน าไปใช้ในทางอุตสาหกรรม 
1.2.2 เพ่ือใช้เพ่ิมทางเลือกนอกเหนือจากการใช้โอเลฟินจากแหล่งฟอสซิล 
1.2.3 เพ่ือพัฒนากระบวนการผลิตโอเลฟินจากชีวมวลด้วยการแก๊สซิฟิเคชันให้มีประสิทธิภาพมากขึ้น 

1.3 ขั้นตอนการด าเนินการวิจัย 

1.3.1 ศึกษาการใช้โปรแกรมAspen plus 
1.3.2 ศึกษาและเก็บข้อมูลเกี่ยวกับการผลิตโอเลฟินจากชีวมวลโดยกระบวนการ Gasification 
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1.3.3 จ าลองการผลิตโอเลฟินจากชีวมวลโดยกระบวนด้วยกระบวนการ Gasification 
1.3.4 ตรวจสอบความถูกต้องของแบบจ าลองกับผลการทดลองจริงและศึกษาตัวแปรของกระบวนการ
แก๊สซิฟิเคชั่นที่มีผลต่อการผลิตโอเลฟิน  
1.3.5 สรุปผลการทดลอง อภิปรายและเขียนรายงานฉบับสมบูรณ์ 
1.3.6 เขียนรายงานการวิจัย 
 

1.4 ประโยชน์ที่คาดว่าจะได้รับ 

1.4.1 ได้ศกึษาวิธีการจ าลองกระบวนการเปลี่ยนชีวมวลเป็นโอเลฟินโดยใช้โปรแกรม Aspen plus 
1.4.2 สามารถน าผลการจ าลองที่ได้ไปประยุกต์ใช้ในอุตสาหกรรม 
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บทที่ 2 

ทฤษฎี 

 

2.1 ชีวมวล 

            ชีวมวล คือ สารอินทรีย์ที่เป็นแหล่งกักเก็บพลังงานจากธรรมชาติและสามารถน ามาใช้  ผลิตพลังงานได้ 
เช่น ผลผลิตทางการเกษตรต่างๆ เช่น แกลบ ฟาง กากอ้อย ต้นอ้อย กะลาปาล์ม ทะลายปาล์ม กะลามะพร้าว เศษ
ไม้ เศษหญ้า นอกจากนียั้งรวมถึงมูลสัตว์ที่ใช้ในการเกษตร เช่น โคและสุกร และของเสียจากโรงงานแปรรูป
ทางการเกษตร เช่น เปลือกสับปะรด จากโรงงาน สับปะรดกระป๋อง หรือน้ า เสียจากโรงงานเป็นต้น ดังรายละเอียด
ต่อไปนี้ 
 

- ไม้และเศษไม้ เช่น ต้นไม้โตเร็ว เศษไม้จากโรงไม้ ของเหลือทิ้งจากโรงงานผลิต กระดาษ ฯลฯ 
- พืชผลทางการเกษตร เช่น อ้อย มันส าปะหลัง ข้าวโพด และอ่ืนๆ ซึ่งเป็นแหล่งของคาร์โบไฮเดรต  22  

แป้งและน้ าตาล รวมถึงพืชผลที่ ให้พลังง านสามารถใช้ เป็นน้ ามันพืชจนกระทั่ ง เป็ นพลังงาน 
เชื้อเพลิงได ้

-  เศษพืชผลทางการเกษตร เช่น ฟางข้าวจากพ้ืน ที่ปลูกข้าว เหง้ามันส าปะหลังจาก พ้ืนที่ปลูกมัน
ส าปะหลัง ซังข้าวโพดจากพ้ืนที่ปลูกข้าวโพด ฯลฯ 

-  ของเหลือทิ้ง เช่น แกลบจากโรงสี โมลาสและชานอ้อยจากโรงงานน้ าตาล ของเหลือทิ้งจากโรงงานสกัด
น้ ามันปาล์ม ของแข็งเหลือทิ้งจากชุมชน ของเสียจากโรงงานแปรรูปทางการเกษตร หรือน า เสีย ฯลฯ 

 
            ชีวมวลสามารถเปลี่ยนรูปเป็นพลังงานได้  เพราะในขั้นตอนของการเจริญเติบโตนั้น พืชใช้
คาร์บอนไดออกไซด์และน้ า และเปลี่ยนพลังงานจากแสงอาทิตย์โ ดยผ่านกระบวนการสังเคราะห์แสง 
(Photosynthesis) ได้ออกมาเป็นแป้งและน้ าตาล แล้วกักเก็บไว้ตามส่วนต่างๆ ของพืช ดังนั้นเมื่อน าพืชมาเป็นเชื้อ 
เพลิงก็จะได้พลังงานออกมา (ศูนย์ส่งเสริมพลังงานชีวมวล มูลนิธิพลังงานเพื่อสิ่งแวดล้อม, 2545) 
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2.2 การแปลงผัน (Conversion Routes) 

       จากที่กล่าวมาแล้วข้างต้น ชีวมวลเป็นทางเลือกหนึ่งส าหรับการผลิตพลังงานเนื่องจากเป็นแหล่งของพลังงาน
ที่ไม่มีวันหมด พร้อมทั้งมีวัตถุดิบจ านวนมากส าหรับกระบวนการและเป็นมิตรกับสิ่งแวดล้อม การแปลงผันของชีว
มวลเป็นเชื้อเพลิงของแข็ง เชื้อเพลิงของเหลว หรือเชื้อเพลิงแก๊สสามารถแบ่งกระบวนการหลักได้เป็น  3
กระบวนการ ดังต่อไปนี้ 
1. การแปลงผันทางเคมีความร้อน (Thermochemical conversion) สามารถแบ่งได้ เป็น 3 กระบวนการย่อย 
คือ การเผาไหม้ (Combustion) การย่อยสลายด้วยความร้อน (Pyrolysis) และแก๊สซิฟิเคชัน (Gasification) 
2. การแปลงผันทางชีวเคมี (Biochemical conversion) ซึ่งใช้จุลินทรีย์ท าหน้าที่ในการ แปลงผัน เช่น การหมัก
แอลกอฮอล์ (Alcohol fermentation) และการหมักแก๊สชีวภาพ (Biogas fermentation) 
3. การแปลงผันทางเคมีกายภาพ เช่น การท า ให้หนาแน่นหรือการอัดแน่น (Densification or compacting) และ
การสกัด (Extraction) กระบวนการแปลงผันทั้ง 3 กระบวนการถูกประยุกต์ใช้มากท่ีสุด แสดงดังรูปที่ 1 
 

 

รูปที่ 1 การแปลงผันส าหรับชีวมวล (Barz et al., 2011) 
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2.3 เทคโนโลยีการแก๊สซิฟิเคชัน 

                 แก๊สซิฟิเคชันคือกระบวนการที่สามารถเปลี่ยนของแข็งชีวมวล สารประกอบคาร์บอนที่เป็น
สารอินทรีย์หรือฟอสซิล  ให้ เป็นองค์ประกอบแก๊สผสมซึ่ งมีองค์ประกอบหลักเป็นไฮโดรเจน ( H2) 
คาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) มีเทน (CH4) และคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) ได้จากการท าปฏิกิริยาของวัสดุที่อุณหภูมิ
สูงมาก (มากกว่า 700 องศาเซลเซียส) ด้วยการควบคุมปริมาณของออกซิเจนหรือไอน้ า แก๊สผสมนี้รียกว่า ซินแก๊ส 
(Syngas) ย่อมาจากแก๊สสังเคราะห์ (Synthesis gas)หรือ Synthetic gas) หรือ Producer gas ซึ่ง เป็นเชื้อ เพลิง
ด้วยตัวของมันเอง แก๊สผสมนี้สามารถใช้เป็นสารตั้งต้นทางอุตสาหกรรมส าหรับผลิตความร้อนและพลังงาน ผลิต
ไฮโดรเจนและสังเคราะห์เชื้อ เพลิงของเหลว พลังงานจากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันของชีวมวลและการเผาไหม้
ของแก๊สสังเคราะห์ได้ถูกพิจารณาให้เป็นแหล่งของพลังงานทางเลือกใหม่ที่ไม่มีวันหมด แต่อย่างไรก็ตาม
กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันของเชื้อเพลิงฟอสซิลที่มาจากวัสดุเช่นพลาสติกจะไม่พิจารณาเป็นพลังงานทางเลือกใหม่ 
ข้อได้เปรียบของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน คือ การใช้ประโยชน์จากแก๊สสังเคราะห์มีศักยภาพและประสิทธิภาพ
มากกว่าการเผาไหม้โดยตรงเพราะกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันสามารถ เผาไหม้ที่อุณหภูมิสู ง แก๊สสังเคราะห์อาจจะ
เผาไหม้โดยตรงในเครื่องยนต์แก๊ส ใช้ผลิตเมทานอล และไฮโดรเจน หรือเปลี่ยนผ่านกระบวนการ Fischer-
Tropsch ไปเป็นเชื้อ เพลิงสังเคราะห์กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันสามารถใช้ของเหลือทิ้งที่สามารถย่อยสลายได้เป็น
วัตถุดิบ ยิ่งไปกว่านั้น การเผาไหม้ท่ีอุณหภูมิสูงๆ จะกลนั่ เอาสารกัดกร่อนเช่นคลอไรด์และโพแทสเซียมออกได้ ท า
ให้แก๊สสะอาดขึ้น ปัจจุบันกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันของเชื้อ เพลิงฟอสซิลมีใช้อย่างกว้างขวางในระดับ
อุตสาหกรรมเพ่ือผลิตไฟฟ้า 
 

2.4 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน (Puig-Arnavat et al., 2010) 
            แก๊สซิฟิเคชันคือการออกซิไดซ์ทางความร้อนบางส่วน (Partial thermal oxidation) ซึ่งให้ ผลิตผลของ
ปริมาณแก๊สในสัดส่วนที่สูง (คาร์บอนไดออกไซด์ น้ า คาร์บอนมอนอกไซด์ ไฮโดรเจน และแก๊สไฮโดรคาร์บอน) 
และชาร์ในปริมาณน้อย (ของแข็ง) ขี้เถ้า และสารประกอบที่กลนั่ ตัวได้ (ทาร์และน้ า มัน) โดยมีไอน้ าและอากาศ 
(หรือออกซิเจน) ถูกป้อนเข้าไปในปฏิกิริยาเพ่ือเป็นสารออกซิไดซ์ (Oxidizing agent) แก๊สที่ได้จะมีคุณภาพ ท าให้
สามารถน าไปใช้งานได้ง่ายและหลากหลายกว่าเชือ้เพลิงชีวมวล แก๊สที่ได้สามารถน าไปผลิตเป็นไฟฟ้าทั้ง จาก
เครื่องยนต์แก๊สและระบบกังหันแก๊ส หรือใช้เป็นวัตถุดิบทางเคมีเพ่ือการผลิตเชื้อ เพลิงเหลว กระบวนการแก๊สซิฟิ
เคชันนี้ถือเป็นการเพ่ิมมูลค่าให้วัตถุดิบที่มีราคาหรือคุณค่าต่ าโดยการแปลงให้เป็นผลิตภัณฑ์และเชื้อเพลิงที่ตลาด
ต้องการอีกทางหนึ่ง 
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              คุณสมบัติทางเคมีของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันจากเชื้อเพลิงชีวมวลเป็นกระบวนการทางด้านเคมี
ความร้อนที่ซับซ้อน โดยทั่วไปกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันจะเกิดขึ้นที่เวลาเดียวในส่วนต่างๆ ของแก๊สซิไฟเออร์ ซึ่ง
ประกอบด้วยขั้นตอนดังต่อไปนี้ 
       -กระบวนการอบแห้งในขั้นตอนนี้จะลดปริมาณความชื้น ในเชื้อ เพลิงชีวมวล โดยทั่ว ไปจะมีความชื้น ตั้งแต่ 
5 – 35% กระบวนการอบแห้งเพ่ือลดความชื้น ให้มีค่าต่ ากว่า 5 เปอร์เซ็นต์ จะใช้อุณหภูมิประมาณ 100 – 200 
องศาเซลเซียส 
       -กระบวนการ Devolatilisation (หรือกระบวนการไพโรไลซิส) เชื้อเพลิงชีวมวลจะถูกย่อยสลายด้วยความ
ร้อนโดยปราศจากแก๊สออกซิเจนหรืออากาศ ในกระบวนนีสารที่ระเหยได้ในเชื้อเพลิงชีวมวลจะลดลง เนื่องจาก
เชื้อเพลิงชีวมวลกลายไปเป็นถ่านชาร์จึงส่งผลให้มีการระเหยของแก๊สไฮโดรคาร์บอนจากชีวมวลเอง แก๊ส
ไฮโดรคาร์บอนสามารถกลั่นตัวไปเป็นน้ ามันทาร์ได้ที่อุณหภูมิต ่าเพียงพอ 
       -กระบวนการออกซิเดชัน (กระบวนการเผาไหม้) เป็นปฏิกิริยาระหว่างของแข็งชีวมวลที่มีคาร์บอนเป็น
องค์ประกอบและออกซิเจนในอากาศ ได้ผลลัพธ์ในรูปของแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ไฮโดรเจนที่มีอยู่ในเชื้อเพลิงชีว
มวลจะถูกออกซิไดซ์กลายเป็นน้ า ความร้อนในปริมาณมากจะถูกปล่อยเมื่อเกิดปฏิกิริยาออกซิเดชันในคาร์บอนและ
ไฮโดรเจน ถ้าหากมีออกซิเจนอยู่ในปริมาณน้อยปฏิกิริยาออกซิเดชันบางส่วนของคาร์บอนจะเกิดขึ้น ได้ เป็นผลให้
เกิดเป็นแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ 
       -กระบวนการรีดักชัน เมื่อปราศจากออกซิเจน ปฏิกิริยารีดักชันหลายรูปแบบจะเกิดขึ้นภายใต้ช่วงอุณหภูมิ 
800 - 1000 องศาเซลเซียส ปฏิกิริยาเหล่านีส่วนใหญ่เป็นปฏิกิริยาดูดความ 
ร้อน ปฏิกิริยาหลักท่ีเกิดข้ึนในช่วงกระบวนนี้มีดังนี้ 
 

Water gas reaction C + H2O ⇌ CO + H2 ΔH = + 131.4 kJ/gmol (2.1) 

Boudouard reaction C + CO2 ⇌ 2CO ΔH = + 172.6 kJ/gmol (2.2) 

Shift reaction CO + H2O ⇌ CO2 + H2 ΔH = - 42 kJ/gmol (2.3) 

Methanation reaction C + 2H2 ⇌ CH4 ΔH = - 74 kJ/gmol (2.4) 
 
2.5  ชนิดของแก๊สซิไฟเออร์ (A. Gomez-Barea and B. Leckner, 2010) 
             แก๊สซิไฟเออร์สามารถแบ่งได้ 3 ประเภทคือ (1) fixed or moving bed, (2) fluidized bed และ (3) 
entrained flow ประเภทของแก๊สซิไฟเออร์ขึ้นอยู่กับว่าแก๊สและเชื้อ เพลิงจะสัมผัสกันอย่างไร รายละเอียดของ
แก๊สซิไฟเออร์แต่ละชนิดแสดงด้านล่าง 
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2.5.1 Fixed-bed 

           โดยปกติแก๊สซิไฟเออร์แบบ fixed-bed มีทั้ง แบบไหลขึ้น (Couner-current) และแบบไหลลง (Co-
current) แก๊สซิไฟเออร์แบบไหลขึ้นนี้เชื้อ เพลิงจะเคลื่อนที่ไหลลงด้านล่างในขณะที่อากาศจะเคลื่อนที่จากด้านล่าง
ไหลขึ้น ด้านบน ในขณะที่แก๊สออกจากแก๊สซิไฟเออร์ใกล้บริเวณไพโรไลซิสแก๊สที่เกิดในแก๊สซิไฟเออร์แบบไหลขึ้นนี้
จะมีปริมาณสารอินทรีย์ (ทาร์) ในปริมาณสูง คาร์บอนในรูปของแข็งเกือบทั้งหมดที่อยู่ในเชื้อ เพลิงจะถูกเปลี่ยน
สภาพไปเป็นแก๊สและทาร์ ในทางกลับกันแก๊สซิไฟเออร์แบบไหลลง เชื้อ เพลิงและอากาศจะเคลื่อนที่ไปในทิศทาง
เดียวกันและแก๊สออกจากแก๊สซิไฟเออร์ในโซนที่ร้อนที่สุด ท าให้ความเข้มข้นของทาร์ต่ ากว่าแก๊สซิไฟเออร์ 
แบบไหลขึ้น 

2.5.2 Fluidized-bed 

              แก๊สซิไฟเออร์แบบ Fluidized bed จะมีข้อดีมากกว่าแบบ fixed bed โดยเฉพาะการผสมระหว่างเชื้อ 
เพลิงและแก๊ส อัตราการเกิดปฏิกิริยา และความเป็นไปได้ของการสร้างแก๊สซิไฟเออร์ที่มีขนาดใหญ่กว่าแบบ fixed-
bed แก๊สซิไฟเออร์ประเภทนี้สามารถแบ่งออกได้ 2 แบบ คือ แบบเบดฟองอากาศและแบบเบดไหลวน มีความ
แตกต่างกันคือแบบเบดไหลวนมักจะสร้างกับอนุภาคที่มีการหมุนเวียน การหมุนวนกลับมาใหม่ของอนุภาคขนาด
เล็กจะท าให้ได้ประสิทธิภาพการแปลงผันของคาร์บอนที่ดีกว่า โดยเพ่ิมเวลาท าปฏิกิริยาของอนุภาค รูปที่ 2 แสดง
ถึงองค์ประกอบหลักของแก๊สซิไฟเออร์แบบ Fluidized bed ทัง้ สองแบบ แบบเบดไหลวนจะสูงกว่าและถูก
ออกแบบด้วยระบบหมุนเวียนของแข็งอย่างต่อเนื่องเพ่ือจ่ายอนุภาคเข้าไปซ้ า ๆ ภายในเบด (ประกอบด้วยชุดแยก
อนุภาค ท่อน ากลับเบด และระบบซีล) แบบเบดไหลวนจะท างานด้วยความเร็วสูงในช่วง 2– 5 เมตรต่อวินาที ซึ่งจะ
เร็วกว่าแบบเบดฟองอากาศที่ใช้ความเร็วเพียง 0.5–2 เมตรต่อวินาที ดังนั้นแบบเบดไหลวนจะมีอัตราการป้อนเชื้อ 
เพลิงที่สูงกว่าแบบเบดฟองอากาศ การล าเลียงของวัสดุจากด้านล่างและการหมุนเวียนในเบดแบบไหลวนจะเป็น
การเพ่ิมการไหลของของแข็ง ตลอดจนเพิ่มเวลาสัมผัสระหว่างแก๊สและของแข็งอีกด้วย 

 
รูปที่ 2 ฟลูอิดไดซ์เบด 2 แบบ (ก) Bubbling (ข) Circulating 
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2.5.3 Entrained Flow 

              ส าหรับระบบแก๊สซิฟิเคชันที่มีขนาดใหญ่ (>400 MWth) แก๊สซิไฟเออร์แบบ entrainedflow  
ที่มีการก าจัดถ่านเหลวเป็นทางเลือกที่น่าสนใจ เนื่องจากมีอุณหภูมิสูงท าให้แก๊สที่ผลิตได้แทบจะไม่มีทาร์เข้ามา
ปะปนเพราะการเปลี่ยนสภาพของคาร์บอนเกือบจะสมบูรณ์ ดังนัน้ จึงเป็นการแก้ไขปัญหา 2 ปัญหาหลักของแบบ 
Fluidized อย่างไรก็ตามมีข้อบกพร่องบางประการที่เกี่ยวข้องกับกระบวนการของชีวมวลในหัวข้อนี้นนั่น คือความ
ยุ่งยากของการลดขนาดอนุภาคของชีวมวลบางชนิดและการกร่อนของวัสดุเคลือบภายในเตาที่มีสาเหตุมาจากการ
หลอมเหลวของแร่ 
               จากเชื้อเพลิงชีวมวล นอกเหนือจากนียั้งมีข้อจ ากัดในเรื่องขนาดของอุปกรณ์อันได้แก่ข้อจ ากัดของ
ปริมาณเชื้อเพลิงชีวมวลที่จะสามารถส่งเข้าโรงงานได้ ด้วยเหตุผลเหล่านี้เป็นการขัดขวางระบบแก๊สซิไฟเออร์แบบ 
Entrained-flow โดยใช้เชื้อ เพลิงชีวมวล จากผลดังกล่าว กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันจากเชื้อ เพลิงชีวมวลและขยะ 
ตัง้ แต่ขนาดกลางไปจนถึงขนาดใหญ่จะมีการใช้ระบบแก๊สซิไฟเออร์แบบ Fluidized bed แทบทั้งสิ้น คุณลักษณะ
ของแก๊สซิไฟเออร์แต่ละชนิดที่ใช้ในอุตสาหกรรมชีวมวลแสดงดังตารางที่ 1 

 
 

 

  

ตารางที่ 1 คุณลักษณะส าคัญของแก๊สซิไฟเออร์ระดับอุตสาหกรรม (T. Damartzis และคณะ, 2011) 

ชนิดของแก๊สซิไฟเออร์ คุณลักษณะ 
Fixed-bed สามารถจัดการได้ทั้งอนุภาคขนาดใหญ่และหยาบ 

ให้ผลิตภัณฑ์แก๊สที่อุณหภูมติ ่ากว่า 
อนุภาคในแก๊สผลิตภัณฑ์มีปรมิาณสูง 
ใช้ gasifying agent ในปริมาณสูง 
ขี้เถ้าถูกก าจัดเป็น slag หรือท าให้แห้ง 

Fluidized-bed มีการกระจายอณุหภมูิในลักษณะเดียวกัน 
การสัมผัสระหวา่งแก๊สและของแข็งสูง 
อุณหภูมิในกระบวนการสูง (1000 – 1200 องศาเซลเซียส) 
ปริมาณอนุภาคในแก๊สผลิตภณัฑ์นอ้ย 
เหมาะส าหรับเช้ือ เพลิงที่อุณหภูมหิ ลอมเหลวของขีเถ้าต่ า 
ขี้เถ้าถูกก าจัดเป็น slag หรือท าให้แห้ง 

Entrained Flow ต้องการวัตถุดิบที่มีความละเอียด (<0.1–0.4 mm) 
อุณหภูมิที่ใช้ในกระบวนการสูงมาก (มากกว่า 1200 องศา
เซลเซียส) ไม่เหมาะส าหรบัวัตถุดบิท่ีมีปริมาณขี้เถ้าสูง 
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2.6 การสังเคราะห์เมทานอล (methanol synthesis) 

         ในอดีตเมทานอลเป็นผลิตภัณฑ์พลอยได้ที่เกิดจากการกลั่นไม้ (wood spirit) ซึ่งมีปริมาณน้อยมากไม่
สามารถผลิตในเชิงอุตสาหกรรมได้ หลังจากนั้นการผลิตเมทานอลในอุตสาหกรรมเริ่มต้นในประเทศ เยอรมัน โดย
บริษัท บาฟ (BASF) ซึ่งใช้แก๊สสังเคราะห์เป็นสารตั้นต้น (แก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ และไฮโดรเจนการ) ผ่าน
กระบวนการเคมีความร้อนที่มีการคายความร้อน 91.15 กิโลจูลต่อโมล ที่อุณหภูมิ 320-380°C และความดัน 350 
bar ใช้ตัวเร่งปฏิกิริยาโครเมียมออกไซด์ซิงค์ออกไซด์ ซึ่งรู้จักกันดีในชื่อ กระบวนการความดันสูง แต่ในปัจจุบันการ
ผลิตในอุตสาหกรรมนั้นจะใช้เทคโนโลยีของบริษัท ไอซีไอ (ICI) ซึ่งเป็นกระบวนการความดันต่ า ใช้ตังเร่งปฏิกิริยา
คอปเปอร์ซิงค์ออกไซด์ ที่ความดัน 50-80 bar และอุณหภูมิ 250-280°C โดยมีปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟท์เป็น
ปฏิกิริยาข้างคียง 

CO + 2H2 --> CH3OH   ∆H = -91.15 kJ/mol CH3OH  ปฏิกิริยาการสังเคราะห์ เมทานอล (2.5) 

CO + H2O --> CO2 + H2 ∆H = -41 kJ/mol ปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟท์    (2.6) 

 

รูปที่ 3 เครื่องปฏิกรณ์ส าหรับสังเคราะห์เมทานอล (ออนไลน์) 
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2.7 การสังเคราะห์โอเลฟิน 

โอเลฟินเบาสามารถผลิตได้จากหลากหลายกระบวนการสังเคราะห์ เช่น methanol-to-olefins (MTO) 

process , methanol-to-propylene (MTP) process และ the Direct dimethyl ether-to-olefins (DTO) 

process  โดย M. Arvidsson และคณะ[4] ได้ท าการศึกษาเปรียบเทียบการสังเคราะห์โอเลฟินด้วยวิธี MTO และ 

DTO พบว่า วิธี DTO มีประสิทธิภาพในการผลิตแก๊สเชื้อเพลิง (Cold gas efficiency) สูงกว่า และมีร้อยละการ

เปลี่ยนแปลง (%conversion) ของคาร์บอนสูงกว่า ส่งผลท าให้สังเคราะห์โอเลฟินได้มากกว่า 

กระบวนการ DTO จะใช้ dimethyl ether จากการสังเคราะห์ซินแก๊สผ่านหน่วย DME synthesis ซ่ึง

เกิดปฎิกิริยาสมดุลดังสมการ 

CO + 2H2⇌ CH3OH    ΔHR,298K = −94 kJ mol−1  (2.7) 

(R1) 2CH3OH ⇌ CH3OCH3 + H2O  ΔHR,298K = −20 kJ mol−1  (2.8) 

(R4) CO + H2O ⇌ CO2 + H2   ΔHR,298K = −41 kJ mol−1  (2.9) 

(R2) 3CO + 3H2⇌ CH3OCH3 + CO2  ΔHR,298K = −249 kJ mol−1  (3) 

 

 

 

 

รูปที่ 4 ภาพรวมกระบวนการสังเคราะห์โอเลฟินโดยวิธี DTO (Arvidsson, M และคณะ, 2016) 
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บทที่ 3 

การจ าลองกระบวนการ 

            แบบจ าลองโปรแกรมแอสเพนพลัสสร้างขึ้นโดยอาศัยข้อมูลจากการวิเคราะห์องค์ประกอบชีวมวล และ

สภาวะการท างานของเครื่องปฏิกรณ์จากงานวิจัยอ่ืน ๆ โดยมีรูปแบบของโรงงานสังเคราะห์โอเลฟินเบาจาก

งานวิจัย NREL (S. Phillips และคณะ,2007) และมีการพัฒนาเพ่ิมเติมโดยมุ่งเน้นศึกษาไปที่หน่วยแก๊สซิฟิเคชั่น 

(Gasification) หน่วยสังเคราะห์มีเทน (Methane synthesis) และหน่วยสังเคราะห์โอเลฟินเบา (Light olefin 

synthesis)  

           โปรแกรมแอสเพนพลัสเป็นเครื่องมือทางวิศวกรรมที่ครอบคลุมการท างานของระบบการผลิตทางเคมี ซึ่ง

สามารถใช้ออกแบบและปรับปรุงโรงงานผ่านซอฟท์แวร์ส าเร็จรูป  โดยการสร้างผังงาน  (Flowsheet) ระบุ

องค์ประกอบทางเคมีและสภาวะที่ใช้ในหน่วยปฏิบัติการ และเลือกใช้แบบจ าลองทางเทอร์โมไดนามิกส์ 

 

3.1 สมมติฐานงานวิจัย 

              สมมติฐานของแบบจ าลองการสังเคราะห์โอเลฟินจากแก๊สสังเคราะห์โดย กระบวนการแก๊สซิฟิเคชั่น

ของชีวมวลในงานวิจัยมีดังต่อไปนี้  

1. ระบบอยู่ภายใต้สภาวะคงตัวและอุณหภูมิคงที ่

2. ความดันและอุณหภูมิคงตัวภายในแก๊สซิไฟเออร์ 

3. ไม่มีการสูญเสียความร้อนและความดันจากอุปกรณ์ 

4 เลือกประเภทของกระแสเป็น MIXCINC 

5 การอบแห้งและสลายตัวเกิดข้ึนอย่างรวดเร็ว 

6 ถ่านชาร์ในแบบจ าลองเป็นคาร์บอนและข้ีเถ้า 

7 ใช้วิธีค านวณของ Peng-Robinson และ Boston-Mathias  (PR-BM) 

8 ซัลเฟอร์ (S), ไนโตรเจน (N2) และ คลอรีน (Cl2) ถูกเปลี่ยนเป็น H2S, NH3 , HCl อย่างสมบูรณ์ 
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3.2 การระบุองค์ประกอบ 

                  การสร้างแบบจ าลองเริ่มจากการระบุสารที่เกี่ยวข้องในกระบวนการซึ่งมีทั้งสารที่มีอยู่ในฐานข้อมูล

โปรแกรมแอสเพนพลัส และสารที่ไม่อยู่ในฐานข้อมูล  ส าหรับสารที่อยู่ในฐานข้อมูล  หรือสารในรูปแบบ 

(Conventional components) เช่น  คาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) , คาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) , ออกซิเจน (O2) , 

น้ า (H2O)  และ ไฮโดรคาร์บอนอ่ืน ๆ ที่เกี่ยวข้องในกระบวนการ จะถูกระบุลงในโปรแกรม ส่วนสารนอกรูปแบบ 

(Nonconventional Components) ซึ่งมีสูตรไม่แน่นอน เช่น ชีวมวล (Biomass) และ เถ้า (Ash)  จะถูกระบุเป็น

ของแข็งนอกรูปแบบ (Nonconventional solid components)  ดังนั้นเอนทัลปีและความหนาแน่นเฉพาะถูก

ระบุลงสารเหล่านี้เพื่อประเมินคุณสมบัติบของชีวมวลซึ่งจะกล่าวในส่วนถัดไป 

3.3 การค านวณในแบบจ าลอง 

                  วิธีค านวณของ Peng-Robinson และ Boston-Mathias (PR-BM) ถูกเลือกใช้เป็นวิธีค านวณหลัก

ในแบบจ าลอง เพราะฟังก์ชั่นสถานะดังกล่าวเหมาะส าหรับสารไม่มีขั้วหรือมีขั้วอ่อน ๆ เช่น ไฮโดรคาร์บอน และ

ก๊าซเบา ดังนั้นงานวิจัยนี้จึงใช้สมการสถานะ PR-BM ซึ่งเหมาะส าหรับโรงกลั่นและปิโตรเคมี  

        เนื่องจากชีวมวลถูกก าหนดให้เป็นองค์ประกอบนอกรูปแบบ จึงมีการค านวณความหนาแน่นและเอนทัลปี

เท่านั้นโดยเลือกHCOALGEN แบบจ าลองเอนทัลปีส าหรับทั้งชีวมวลและเถ้าส่วนแบบจ าลองความหนาแน่นคือ 

DCOALIGT โดยความร้อนของการเผาไหม้, ความร้อนของการก่อตัวและความจุความร้อนจะรวมอยู่ในแบบจ าลอง 

HCOALGEN ส่วนค่าความหนาแน่นใน DCOALIGST มาจากฐานข้อมูล IGT (Institute of Gas Technology)  

 ตารางท่ี 2 ข้อมูลการวิเคราะห์เอนทัลปีขององค์ประกอบนอกรูปแบบ 

พารามิเตอร์ของแบบจ าลอง 
Model Parameter 

ชีวมวลและเถ้า 

Value code Correlation 
 
 

 
เอนทัลปี 
Enthalpy 

ความร้อนจากการเผาไหม้ 
Heat of Combustion 

1 Boie correlation 
 

Standard Heat of 
Formation 

1 Heat-of-combustion-based 
correlation 

Heat Capacity 1 Kirov correlation 

Enthalpy Basis 
 

1 องค์ประกอบอยู่ในสภาวะ 298.15 K 
ที ่1 atm 
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3.4 วิเคราะห์คุณสมบัติของชีวมวล 

            การวิเคราะห์คุณลักษณะของส่วนประกอบประกอบด้วยการวิเคราะห์แบบประมาณ (Proximate 
analysis) การวิเคราะห์แบบแยกธาตุ (Ultimate analysis) ดังแสดงในตารางที่ 3  แสดงองค์ประกอบของชีวมวล
และเถ้า ส าหรับชนิดสายจะถูกระบุเป็น “MIXCINC” โดยตัวเลือกนี้ใช้ส าหรับสถานการณ์เมื่อมีทั้งของแข็งใน
รูปแบบและนอกรูปแบบ และไม่มีข้อมูลการกระจายของขนาดอนุภาค 

 
 
 

 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

ตารางท่ี 3 แสดงองค์ประกอบการวิเคราะห์แบบประมาณและแยกธาตุของชีวมวลและเถ้า  

การวิเคราะห์แบบประมาณ Wt.% 

ความชื้น (%) 20 

ขี้เถ้า (%) 1.16 
สารระเหยได้ (%) 80 

คาร์บอนคงตัว (%) 18.84 

การวิเคราะห์แบบแยกธาตุ Wt.% 
คาร์บอน (%) 51.19 

ไฮโดรเจน (%) 6.08 
ออกซิเจน (%) 41.3 

ไนโตรเจน (%) 0.2 

ซัลเฟอร์ (%) 0.02 
คลอรีน (%) 0.05 

ขี้เถ้า (%) 1.16 
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3.5 ข้อมูลจ าเพาะของสาย 

            ข้อมูลของสายขาเข้าในแบบจ าลอง แสดงในตารางที่ 4 เป็นการค านวณอัตราการไหลของอากาศและไอ
น้ าในแบบจ าลอง โดยตั้งค่าท าโดยในหน่วยค านวณ (Calculation block) ซึ่งค่าอัตราส่วนอากาศต่อชีวมวล
ก าหนดให้เป็นดังนี้ 

อัตราส่วนอากาศต่อมวลชีวภาพ = 𝑚̇ air⁄𝑚̇ biomass 

 
อัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล (S/B) ถูกก าหนดเป็น 
 

S/B = (𝑚̇ moisturecontent in biomass + 𝑚̇ steam) / 𝑚̇ dry biomass 
                 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

ตารางท่ี 4 แสดงข้อมูลของสายป้อนในแบบจ าลอง 

สาย ชนิดสาร อุณหภูมิ ความดัน อัตราการไหล 

BIOMASS ระบุในการ
วิเคราะห์

องค์ประกอบ 

25 oC 1 atm 2000 kg/h 

AIR 21 % O2 
79% N2 
(Mole 

fraction) 

450 oC 1 atm อัตราส่วน
อากาศต่อชีว
มวลเท่ากับ 

1.12 

STEAM H2O 450 oC 1 atm อัตราส่วนไอน้ า
ต่อชีวมวล 

(S/B) เท่ากับ 
0.75 
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3.6 ข้อมูลหน่วยปฏิบัติการ 

            การสร้างหน่วยปฏิบัติการหลังจากใส่ข้อมูลสายป้อน แสดงในตารางที่ 5 โดยอธิบายการท างานแต่ละหน่วย

ปฏิบัติการ 

 

ตารางท่ี 5 หน่วยปฏิบัติการส าหรับกระบวนการสร้างแก๊สสังเคราะห์ 

ชื่อหน่วย ชื่อในแอสเพนพลัส ค าอธิบาย 

DRYER RStoic ใช้ลดความชื้นของชีวมวลโดยการระเหยน้ า 

FLASH Flash 2 จ าลองเพ่ือแยกก๊าซออกจากชีวมวลแห้ง 

PYRO RYield ใช้แปลงชีวมวลเป็นองค์ประกอบในรูปแบบ 

C-SEP SEP ใช้ในการแยกถ่านชาร์และเถ้าออกจากสายองค์ประกอบหลัก 

NONQRE RStoic ใช้ในจ าลองปฏิกิริยาที่ไม่อยู่ในภาวะสมดุลในแก๊สซิไฟเออร์ 

H2SSEP SEP ใช้แยก H2S,HCl,NH3 

COMBUS RStoic ใช้จ าลองการเผาไหม้ถ่านชาร์ 

CYCLONE Sep ใช้แยกเถ้าออกจากแก๊ซเผาไหม้ 

GASIFIER RGibbs ใช้จ าลองหน่วยเกิดปฏิกิริยาแก๊สซิฟิเคชั่น 

CALIBRAT RGibbs ใช้ปรับสัดส่วนก๊าซผลิตภัณฑ์ 

MIXER Mixer ใช้ในการรวมก๊าซผลิตภัณฑ์กับ H2S,HCl,NH3 
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รูปที่ 5 แผนผังการไหลกระบวนการแก๊สซิฟิเคชั่นของชีวมวล 
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3.7 การเปลี่ยนชีวมวลเป็นก๊าซสังเคราะห์ 

3.7.1 การอบแห้งชีวมวล 

           การลดความชื้นของชีวมวล ก่อนเข้ากระบวนการแก๊สซิฟิเคชั่นจ าเป็นต้องใช้ยูนิตในการอบแห้ง ดังนั้น

แบบจ าลองในการอบแห้งได้ถูกสร้างขึ้นเพ่ือระเหยน้ าจากชีวมวลขาเข้าที่อุณหภูมิ 25 องศาเซลเซียสที่ความ

ดันบรรยกาศ เพ่ือท าให้เหลือความชื้นที ่ 5 % wt. โดยใช้ความร้อนจากสาย “HOT-GAS2” ที่ได้จากกระบวนการ

เผาไหม้ โดยชีวมวลหลังจากการอบแห้งขาออกจะอยู่ที่อุณหภูมิ  113 oC และน าเข้าสู่ส่วนหน่วยไพโรไลซิส ส่วน

ก๊าซเสียที่เหลือจะถูกแยกออกทางสาย “FLUE GAS”    

3.7.2 การย่อยสลาย 

         ชีวมวลที่ถูกอบแห้งจะถูกเข้าหน่วย PYRO เพ่ือก าหนดผลได้ขององค์ประกอบ เนื่องจากชีวมวลที่จ าลองขึ้น

เป็นองค์ประกอบนอกรูปแบบ (Non-conventional material) โปรแกรมแอสเพนพลัสจึงไม่สามารถค านวณ 

พารามิเตอร์ทางเทอร์โมไดนามิกส์บางตัวได้ ดังนั้นหน่วย RYield  จึงถูกสร้างขึ้นเพ่ือใช้ในการเปลี่ยนองค์ประกอบ

นอกรูปแบบให้เป็นองค์ประกอบในรูปแบบเช่น คาร์บอน , ไนโตรเจน, ออกซิเจน, ไนโตรเจน, ซัลเฟอร์, น้ า เถ้า 

และ ถ่านชาร์ ส่วนผลได้มวลจะได้จากหน่วยค านวณ (Calculator block)    

         ปฏิกิริยาที่สมมุติขึ้นในหน่วยนี้เป็นปฏิกิริยาคายความร้อนอย่างมากดังนั้นสายพลังงาน “Q2”  จึงถูกโยง

เข้าสู่หน่วยแก๊สซิไฟเออร์เพ่ือดุลพลังงาน  ส่วนองค์ประอบขาออกจะถูกป้อนเข้าสู่หน่วยแยกถ่านชาร์  “C-SEP” 

โดยหน่วยนี้ มีจุดประสงค์เพ่ือแยกถ่านชาร์ซึ่งสมมุติให้องค์ประกอบคือคาร์บอน 100% และ เถ้าออกจากสาย

องค์ประกอบหลัก โดยค่าการแยก (Split fraction) จะปรับเปลี่ยนจนกว่าอุณหภูมิแก๊สซิไฟเออร์เท่ากับ 850 oC    

ในส่วนของถ่านชาร์และเถ้าที่ถูกแยกจะถูกจ าลองเป็นโซนเผาไหม้ (Combustion zone) โดยใช้หน่วย RStoic ชื่อ

ว่า “COMBUS”  

           สายอากาศส าหรับโซนเผาไหม้จะใช้ค่าสัดส่วนโมลเป็น 0.79 ไนโตรเจน 0.21 ออกซิเจน ก าหนดอุณหภูมิ

ขาเข้าเป็น 450 oC   และอัตราการไหลของอากาศถูกปรับโดยหน่วยค านวณให้เท่ากับ 1.12 เท่าของอัตราการไหล

ชีวมวล เมื่อถ่านชาร์ท าปฏิกิริยาเผาไหม้กับอากาศ ความร้อนที่ได้ซึ่งแทนด้วยสาย  “Q1” จะถูกเชื่อมไปยังหน่วย 

“GASIFIER”  ส าหรับหน่วยเผาไหม้ จะถูกอุณหภูมิในหน่วยถูกตั้งให้มากกว่าอุณหภูมิแก๊สซิไฟเออร์ 55 oC ผ่าน

หน่ ว ยค านวณ  โ ดยองค์ ป ระกอบที่ ออกจากหน่ วย เ ผา ไหม้ จ ากสา ย  “ASHSEP” จะประกอบด้ วย 

คาร์บอนไดออกไซด,์ออกซิเจน,ไนโตรเจน และ เถ้า 
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3.7.3 แก๊สซิฟิเคชั่น 

           ก๊าซเชื้อเพลิงสายหลักจะถูกป้อนเข้าสู่หน่วย “GASIFIER” ซึ่งจ าลองเป็นหน่วย RGibb โดยใช้แบบจ าลอง 

ฟลูอิไดซ์เบดแบบหมุนเวียน (W. Doherty และคณะ,2013) ส่วนไอน้ าที่ป้อนเข้าสู่เครื่องปฏิกรณ์ตั้งค่าไว้ที่ 450 oC 

และอัตราการของมวลขึ้นอยู่กับค่าอัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล (Steam to biomass ratio) โดยได้ค่าจากหน่วย

ค านวณ (Calculator block) ที่ตั้งอัตราการไหลของมวลไอน้ าไว้ที่ 0.75 เท่าของชีวมวลแห้ง  การจ าลองเครื่อง

ปฏิกรณ์เป็น RGibb เพ่ือประมวลผลิตภัณฑ์ตามการลดพลังงานกิ๊บส์เสรีโดยใช้การเกิดสมดุลแบบจ ากัด (Restrict 

chemical equilibrium)  ดังสมการปฏิกิริยาในตารางที่ 6 ส่วนปฏิกิริยาที่ไม่เกิดเช่นสมดุลไนโตรเจนก ามะถัน 

และคลอลีนทั้งหมดถูกแปลงเป็น NH3 , H2S และ HCl ในหน่วย RStoic ตามล าดับดังตารางที่ 7  โดยผลิตภัณฑ์

เหล่านี้จะถูกแยกและปรับอุณหภูมิให้เท่ากับ  GASIFIER และรวมเป็นผลิตภัณฑ์ขาออกในสาย “SYNGAS”   

 

ตารางท่ี 6 ปฏิกิริยาสมดุลที่เกิดข้ึนในแก๊สซิไฟเออร์ 

  

 

 

 

 

 

 

 

 

                                    

 

หมายเลข ปฏิกิริยา 

1 C + 2H2 ⇌ CH4 
2 CH4 ⇌ C+2H2 

3 C + H2O  ⇌  CO + H2 
4 CO + H2  ⇌  C + H2O 
5 C  + CO2  ⇌  2CO 
6 2CO  ⇌ C + CO2 
7 CH4  + H2O  ⇌  CO + 3H2 

8 CO + 3H2  ⇌  CH4 +H2O 
9 CO + H2O  ⇌  CO2 + H2 
10 CO2 + H2  ⇌  CO + H2O 
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ตารางท่ี 7 ปฏิกิริยาไม่เกิดสมดุลในหน่วย RStoic 

หมายเลข ปฏิกิริยา 

1 0.5N2 + 1.5H2 → NH3 

2 H2 + S → H2S 

3 Cl2 + H2 → 2HCl 

 

          อย่างไรก็ตามปฏิกิริยาไม่ถึงสมดุลตามที่ตั้งไว้ท าให้ข้อมูลองค์ประกอบของก๊าซสังเคราะห์ที่ได้ไม่สอดคล้อง

กับข้อมูลการทดลองจากงานวิจัยที่ศึกษา เพ่ือแก้ปัญหานี้จึงสร้างหน่วย CALIBRAT ซึ่งจ าลองเป็นหน่วย RGibb 

โดยใช้ในการเกิดสมดุลเพ่ิมเติม จากใส่ค่าอุณหภูมิแอปโพรช (Temperature approach)  ซึ่งเกิดแสดงใน ตาราง

ที ่8 นอกจากนี้ในหน่วยดังกล่าวยังเพ่ิมสาย N2  เพ่ือใช้เป็นก๊าซล้างในระบบป้อนเชื้อเพลิง 

 

ตารางท่ี 8 ปฏิกิริยาส าหรับหน่วยปรับค่าก๊าซผลิตภัณฑ์ 

 

 

 

3.8 การท าซินแก๊สให้บริสุทธ์ (Syngas Cleanup) 

                 สายก๊าซสังเคราะห์ขาออก “Syngas” จะถูกน าไปเข้าสู่หน่วยเพิ่มคุณภาพแก๊ส ซึ่งประกอบด้วย

หน่วย Venture scrubber, multi-stage compressor, amine absorber และ ZnO beds ใน รูปที่ 6 

3.8.1 หอสครับเบอร์ (Venture Scrubber) 

             ก่อนที่จะถึงเครื่องสครับเบอร์ (Scrubber) ก๊าซสังเคราะห์จะถูกท าให้เย็นตัวถึงจุดน้ าค้าง (Dew point) 

ก่อนที่ซินกาสจะถูกก าจัดไฮโดรคาร์บอนหนัก ด้วยน้ าที่อุณหภูมิ 25 องศาเซลเซียส โดยเครื่องสครับเบอร์ ถูก

จ าลองเป็นหน่วยแยก(SEP) ในแอสเพนพลัส โดยตั้งค่าให้ลบเอทิลีนเบนซีนและน้ ามันดินอย่างสมบูรณ์  

หมายเลข. สมการปฏิกิริยา อุณหภูมิแอปโพรช 

1 CO + 3H2 ⇌ CH4 + H2O -281  oC 

2 CO2 + H2O ⇌ CO + H2 74  oC 
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รูปที่ 6 กระบวนการปรับคุณภาพก๊าซสังเคราะห์ 
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3.8.2 การอัด (Compression) 

            ก๊าซสังเคราะห์ที่ออกจากแก๊สซิไฟเออร์ซึ่งใก้ลเคียงกับความดันบรรยากาศจ าเป็นต้องมีขั้นตอนการบีบ
อัดเพ่ือสร้างแรงดันแก๊ส เนื่องจากประสิทธิภาพของหอการดูดซับเอมีนและ ZnO เบดนั้นขึ้นอยู่กับแรงดัน   โดย
การจ าลองการบีบอัดแบ่งเป็นสี่ขั้น เพ่ือให้ได้ความดันที่ 442 psi และตั้งค่าการหล่อเย็น (Inter cooling) 110˚C  
คอมเพรสเซอร์ได้รับการออกแบบให้มีประสิทธิภาพ polytropic 78%  
 

3.8.3 หอดูดซับเอมีน (Amine absorber) 

 
         ก๊าซผลิตภัณฑ์จะต้องก าจัดคาร์บอนไดออกไซด์ในอัตราส่วนที่ก าหนด กล่าวคือ การสังเคราะห์เมทานอล
โดยมีอัตราการป้อนก๊าซสังเคราะห์เข้าสู่หน่วยสังเคราะห์เมทานอลให้ได้อัตราส่วน (H2-CO2) / (CO2 + CO) = 2.1 
การก าหนดสัดส่วนดังกล่าวจะได้ผลผลิตเมทานอลโดยรวมสูงที่สุดและเหลือก๊าซที่ไม่ท าปฏิกิริยาน้อยที่สุด 
        เครื่องก าจัดคาร์บอน CO2 จะถูกจ าลองโดยใช้แบบจ าลองหน่วย SEP เพ่ือความสะดวกในการระบุปริมาณ

ของ CO2 ที่ต้องน าออกเพ่ือให้ได้สัดส่วนใก้ลเคียงกับข้อก าหนดดังกล่าวข้างต้น โดยปริมาณไฮโดรเจนไดซัลไฟด์ 

H2S ที่ถูกก าจัดโดยกระบวนการนี้ถูกก าหนดให้เป็น 8 ppmv  ซึ่งเปอร์เซ็นต์ของก๊าซสังเคราะห์ที่หายไปใน

กระบวนการนี้จะถูกก าหนดให้เป็นศูนย์ หลังจากแยก CO2 สาย 'DRYSYNG' จะออกจากหน่วยไปยัง กระบวนการ

แยกซัลเฟอร์ในหน่วย ZnO Bed 

 

3.8.4 เบดซิงค์ออกไซด์ 

 
                  หน่วย ZnO Bed มีเพ่ือเพ่ือก าจัดซัลเฟอร์ไดออกไซด์ โดยการจ าลองใช้หน่วยปฏิบัติการ SEP โดย
งานวิจัยนี้ตั้งสมมติฐานว่าประสิทธิภาพการแยกคือ 100% ท าให้เกิดก๊าซสังเคราะห์ที่ปราศจากซัลเฟอร์ จากนั้น
ก๊าซจะถูกท าให้เย็นลงที่อุณหภูมิ 110 ° C และส่งป้อนกระแส 'CLNSYNG' ไปยังส่วนการสังเคราะห์เมทานอลซึ่ง
แสดงในรูปที่ 3 
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รูปที่ 7 กระบวนการสังเคราะห์เมทานอล 
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3.9 การสังเคราะห์เมทานอลจากก๊าซสังเคราะห์ 

 

                ในส่วนนี้ก๊าซสังเคราะห์จะถูกแปลงเป็นเมทานอลในเครื่องปฏิกรณ์ ซึ่งมีต้นแบบจากงานวิจัยจาก

โรงงานสังเคราะห์เมทานอลจากซินก๊าซ โดยก๊าซสังเคราะห์บางส่วนที่ไม่ท าปฏิกิริยาในกระบวนการจะถูกแยกเพ่ือ

น าไปผลิตพลังงาน โดยผลิตภัณฑ์ที่ได้หลังจากเกิดปฏิกิริยาต้องน าไปแยกเมทานอลจากน้ า และน าซินก๊าซบางส่วน

กลับมาท าปฏิกิริยา อย่างไรก็ตามซินก๊าซที่น ากลับมาใช้มีความดันที่ค่อนข้างต่ าดังนั้นจึงต้องท าการบีบอัดและเพ่ิม

อุณหภูมิก่อนเข้าหน่วยสังเคราะห์เมทานอล 

3.9.1  การอัด (Compression) 

              ก๊าซสังเคราะห์ที่ 442 psi ถูกบีบอัดในระบบการบีบเป็น 980 psi โดยพจิารณาประสิทธิภาพ 

polytropic ที่เท่ากันที่ 78% โดยแก๊สรีไซเคิลก๊าซทั้งสามสายจะถูกบีบอัดและ ท าให้ร้อนและอุ่นที ่240 ° C ก่อน

เข้าสู่เครื่องปฏิกรณ์ 

3.9.2 เครื่องปฏิกรณ์ (Methanol reactor) 

             เครื่องปฏิกรณ์ส าหรับสังเคราะห์เมทานอลในงานวิจัยนี้ใช้หน่วย “REquil” ซึ่งจ าลองเป็นเครื่อง

ปฏิกรณ์สมดุลแบบอุณหภูมิคงที่ 250 ° C ความดัน 90 bar โดยปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นแสดงดังตารางที่ 9  

 

ตารางท่ี 9 ปฏิกิริยาภายในเครื่องปฏิกรณ์ 

หมายเลข สมการปฏิกิริยา 

1 2H2 + CO → CH3OH 
2 3H2 +CO2  → CH3OH + H2O 

 

        โดยอุณหภูมิแอปโพรชของปฏิกิริยาจะถูกตั้งให้ Once-through conversion  ของ CO เท่ากับ 64%  CO2  

17 % และ Overall conversion ของ H2  เท่ากับ 98.6% CO+CO2 เท่ากับ 96% เพ่ือจ าลองกระบวนการ

สังเคราะห์เมทานอลให้ใก้ลเคียงกับการผลการทดลอง (W. L. Luybe, 2010) 
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3.9.3 การแยกและการกลั่น (Flash and Distillation) 

            ถังแฟลชจะถูกใช้เพ่ือแยกองค์ประกอบเบาก่อนป้อนลงในคอลัมน์ เพ่ือลดภาระของคอนเดนเซอร์หอกลั่น

โดย ถังแฟลชท างานที่ 29 psi ก๊าซเบาถูกบีบอัดให้อยู่ที่ 110 bar และรีไซเคิลไปยังเครื่องปฏิกรณ์ โดยของเหลว

จากถังแฟลชถูกสูบเข้าไปในคอลัมน์การกลั่น 42 ชั้น และป้อนสารชั้นที่ 27 ที่ 15psi และใช้อุณหภูมิรีฟลักซ์ที่ 50 

องศาเซลเซียส โดยกระแสขาออกซ่ึงประกอบด้วยเมทานอลเป็นองค์ประกอบหลักชื่อสาย “METHANOL” 

 

3.10  การสังเคราะห์โอเลฟินจากเมทานอล 

 3.10.1 ภาพรวม 

เมทิลแอลกอฮอล์จะถูกแปลงเป็นไดเมทิลอีเธอร์ (DME) DME เป็นตัวกลางในกระบวนการ MTO ดังนั้นส่วนผสม
ของเมทานอล / DME ช่วยเพ่ิมประสิทธิภาพของปฏิกิริยาการ ส่วนผสมนี้ถูกท าให้ร้อนและอัดแรงดันเข้าสู่ถัง
ปฏิกรณ์ โดยสายป้อนจะถูกแยกออกเป็นสองสายเพ่ือลดความดันย่อย และลดปฏิกิริยาคายความร้อนเพ่ือการเกิด
โพรพิลีนโดยเครื่องปฏิกรณ์แต่ละตัวท างานที่สภาวะเดียวกัน  
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 รูปที่ 8 กระบวนการสังเคราะห์โอเลฟิน 
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3.10.2 แบบจ าลองเครื่องปฏิกรณ์  

          
          เนื่องจากปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นภายในเครื่องปฏิกรณ์ซับซ้อน ดังนั้นการออกแบบในงานวิจัยนี้จะใช้ข้อมูล
เบื้องต้นเฉพาะส่วนที่เป็นโมลของผลิตภัณฑ์ไฮโดรคาร์บอนหรือโอเลฟินส์จากงานที่เกี่ยวข้องเท่านั้น ในตารางที ่ใน
ตารางที่  หน่วย RSTOIC ถูกใช้ เพ่ือค านวณเพ่ือให้ได้ปริมาณผลิตภัณฑ์ตามร้อยละผลได้เป้าหมาย ส าหรับเครื่อง
ปฏิกรณ์แปลงเมทานอลเป็น DME ในแบบจ าลองนี้ออกแบบให้แปลง เมทานอลเป็น DME ได ้100%  
 
 
ตารางท่ี 10 ร้อยละผลได้ปฏิกิริยา MTO 

Product Conversion 
Methane 

 
0.77% 

 
Ethylene 

 
4.63% 

 

Propylene 
 

45.44% 
 

Butene 
 

25.40% 
 

Pentene 
 

5.00% 
 

Hexene 
 

5.23% 
 

Heptene 
 

3.53% 
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รูปที่ 9 กระบวนการแยกผลิตภัณฑ์ 
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3.11 หน่วยแยกผลิตภัณฑ์  

           หนว่ยส าหรับการแยกแสดงในรูปที่ 5 ประกอบด้วยหน่วยแยกน้ า (Water quench)  หน่วยเพิ่มความดัน 

(Compression)  และ หน่วยแยกอีเทน (De-ethanizer) 

3.12 Water quench 

           เนื่องจากมผีลิตภัณฑ์ปริมาณน้ าสูงและฝุ่นละอองในไอของผลิตภัณฑ์ไอจึงในหอเก็บน้ าเพ่ือแยกฝุ่นไอน้ า

บางส่วนจากก๊าซผลิตภัณฑ์ อุณหภูมิในการท างานของการกักของน้ าที่ 95 ถึง 115˚C ในแอสเพนพลัสการจ าลองนี้

ผ่านหน่วย SEP โดยที่ 97% ของน้ าถูกแยกออกจากกระแสผลิตภัณฑ์  

3.13 Compression 

           สายโอเลฟินถูกบีบโดยคอมเพรสเซอร์ 4 ขั้นจนได้ความดัน 530 psi ระหว่างทุกข้ันตอนจะมีการหล่อเย็น
และ เฟสของเหลวที่ออกมาจะไหลไปยังปั๊ม การออกแบบนี้ถูกออกแบบมาเพ่ือลดขนาดและก าลังไฟที่ต้องการใน
การกดอัด หลังจากทั้งสี่สายจะถูกผสมและส่งไปยังคอลัมน์การกลั่น  ใน Aspen บ MComp ถูกใช้กับอินเตอร์
คูลเลอร์ที่ออกแบบมาเพ่ือให้ได้อุณหภูมิของกระแสผลิตภัณฑ์ขาออกที่ 110 ° C 

 

3.14 De-butanizer และ De-ethanizer 

 

           คอลัมน์ในแยกใช้แบบจ าลองหน่วย DSTWU และใส่ค่าการกู้คืน (Key recoveries) ของโพรพิลีน 

99.99% และบิวทีน 0.01% ในการกลั่น โพรพิลีนและเอทิลีนจะถูกแยกออกจากด้านบนของคอลัมน์ ส่วนไฮโร

คาร์บอนหนักจะถูกแยกออกจากด้านล่าง โดยโอเลฟินเบาจะถูกเพ่ิมแรงดันให้คงอยู่ที่ 580 psi โดยปั๊มและส่งไปยัง

คอลัมน์ De-ethanizer ซึ่งจ าลองเป็นหน่วย DSTWU พร้อมใส่ค่าการกู้คืน (Key recoveries) ที่ 99.99% เอทิลีน

และ 0.01% ของโพรพิลีน 
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3.15 การทดสอบแบบจ าลองกระบวนการ 

               เพ่ือตรวจสอบแบบจ าลองที่สร้างขึ้นว่าแบบจ าลองนั้นใช้ได้จริงและถูกต้อง จึงทดสอบแบบจ าลองที่

สร้างข้ึนมากับผลการทดลองในงานวิจัยส าหรับกระบวนการแก๊สซิฟิเคชั่น รวมถึงกระบวนการอ่ืนๆ ที่ใช้ในการผลิต

โอเลฟินเบา ส าหรับหน่วยแก๊สซิฟิเคชั่นได้ข้อมูลมาจากการด าเนินการจริง ในงานวิจัยที่เกี่ยวข้องอ่ืนๆ 

3.15.1 การทดสอบแบบจ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชั่น 

               กระบวนการแก๊สซิฟิเคชั่นถูกทดสอบความถูกต้องของแบบจ าลองโดยเปรียบเทียบกับผลการทดลอง

ของ H. H. Pröll และคณะ (2007) ในงานวิจัยของ ของ H. H. Pröll และคณะ (2007) ได้ทดลองกระบวนการที่

สมดุลโดยใช้แก๊สซิไฟเออร์หมุนเวียนแบบฟลูอิดไดซ์เบด ใช้วัตถุดิบคือเศษไม้ (wood chip) ทดลองในโรงงาน

ขนาด 8 MW โดยการเปรียบเทียบแสดงใน ตารางที่ 11 

ตารางท่ี 11 เปรียบเทียบผลของการจ าลองกับผลการทดลอง 

 

อุณหภูมิ 850 oC 

ความดัน 1 bar 
องค์ประกอบ ผลการทดลอง 

mol%(dry) 
ผลการจ าลอง
mol%(dry) 

H2 45.80% 46.96% 
CO 21.20% 21.99% 

CO2 21.60% 19.54% 
CH4 10.00 % 10.09% 

N2 1.40% 1.40% 

NH3 (ppmv dry) 1100-1700 1468.44 
H2S (ppmv dry) 21.5-170 91.59 

H2/CO 2.12 2.13 

Syngas LHV MJ/cum (dry at 0 oC and 1 atm) 11.3 11.6 
Gasification efficiency (LHV and mass basis) 71.5-78.4 % 74.3% 
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           ผลที่ได้แสดงให้เห็นว่าปริมาณไฮโดรเจนและคาร์บอนมอนอกไซด์สูงกว่าแบบจ าลองเล็กน้อยและปริมาณ

คาร์บอนไดออกไซด์ที่ต่ ากว่าผลการทดลองจริงเนื่องจากในแบบจ าลองไม่ได้พิจารณาถึงการเกิดของน้ ามันทาร์และ

ไฮโดรคาร์บอนหนักอ่ืน ๆ รวมถึงปฏิกิริยาแก๊สซิฟิเคชั่นที่ถึงจุดสมดุลเคมีกว่าการทดลองจริง 

 

3.15.2 การทดสอบแบบจ าลองกระบวนการผลิตเมทานอล 

                  จากงานวิจัยของ W. L. Luyben และคณะ (2010) การผลิตเมทนอลจากซินแก๊สโดยใช้ระบบ

หมุนเวียน Recycle syngas loop โดยผลของการจ าลองมีค่าไฮโดรเจนต่างจากงานวิจัยดังกล่าวเล็กน้อย 

เนื่องจากในแบบจ าลองตั้งให้มีการล้างมีเทนบางสวนออกไปเพื่อก าจัดแก๊สที่ไม่ท าปฏิกิริยาในระบบจึงท าให้

ไฮโดรเจนบางและก๊าซสังเคราะห์บางส่วนหลุดออกไปด้วย 

ตารางท่ี 12 องค์ประกอบซินแก๊สโดยใช้ระบบหมุนเวียน Recycle syngas loop 

อุณหภูมิเครื่องปฏิกรณ์ 240  oC 
ความดันเครื่องปฏิกรณ์ 67.56 bar 

Per pass conversion ผลการทดลอง ผลการจ าลอง 
CO 64.00% 64.34% 

CO2 17.00% 17.00% 

Overall   
H2 98.60% 95.62% 

CO+CO2 96.00% 95.97% 
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บทที่ 4 

ผลจ าลองกระบวนการและการวิเคราะห์ผล 

จากวัตถุประสงค์ของงานวิจัยเพ่ือศึกษาตัวแปรที่มีผลกระทบต่อโรงงานสังเคราะห์โอเลฟินเบาจาก

กระบวนการแก๊สซิฟิชั่นชีวมวล ตัวแปรที่ศึกษาได้แก่ อุณหภูมิของแก๊สซิไฟเออร์ในช่วง 800 -1000 oC ที่ความ

ดันบรรยกาศ อัตราการป้อนไอน้ าต่อชีวมวล 0.5-1.5 อัตราการป้อนอากาศต่อชีวมวล 1.0-2.0 โดยใช้วัตถุชีวมวล

คือเศษไม้ ผลการจ าลองจะถูกวิเคราะห์เพื่อให้ได้ประสิทธิภาพของระบบแก๊สซิฟิเคชั่นเพื่อผลิตโอเลฟินเบาสูงที่สุด 

4.1 ผลกระทบของตัวแปรต่อองค์ประกอบแก๊สสังเคราะห์ 

4.1.1 ผลของอุณหภูมิแก๊สซิไฟเออร์ 

ผลกระทบของอุณหภูมิแก๊สซิไฟเออร์เป็นหนึ่งในปัจจัยส าคัญที่ส่งผลต่อประสิทธิภาพ โดยการจ าลอง

กระบวนการเพ่ือศึกษาผลของอุณหภูมิท าโดยก าหนดตัวแปรคงที่คือ ความดัน 1 atm อัตราการป้อนไอน้ าต่อชีว

มวลที่ 0.75 และอัตราอากาศต่อชีวมวลที่ 1.12  โดยผลกระทบของอุณหภูมิต่อองค์ประกอบก๊าซสั งเคราะห์แสดง

ในรูปที่ 10 โดยแกน Y แสดงองค์ประกอบของก๊าซสังเคราะห์ที่ปราศจากน้ าในหน่วย % โดยปริมาตร และไม่ได้น า

องค์ประกอบของ H2S , NH3 , HCl มาแสดงเนื่องจากมีปริมาตรองค์ประกอบที่น้อยมาก ส่วนแกน X แสดงค่า

อุณหภูมิที่ 800-1000 oC   สาเหตุที่แสดงถึงเพียง 1000 oC เนื่องจากเครื่องปฏิกรณ์แบบฟลูอิตไดซ์เบตหมุนเวียน 

ควรท างานที่อุณหภูมิไม่เกิน 1000 oC   เพ่ือท าให้มั่นใจว่าจะไม่เกิดปรากฏการหลอมเหลวของเถ้า (Ash melting) 

หรือ ภาวะการก่อตัว (Agglomeration) ซึ่งจะท าให้สูญเสียสภาพฟลูอิตไดซ์ซั่น (Defluidisation)   

 จากรูปที่ 10 การเพ่ิมอุณหภูมิในช่วง 800-1000 oC  ไฮโดรเจนมีแนวโน้มเพ่ิมขึ้นที่อุณหภูมิ 800-900  oC 

และเริ่มคงที่เมื่ออุณหภูมิสูงกว่า 900 oC  เช่นเดียวกับคาร์บอนมอนอกไซด์ เนื่องจากการเกิดปฏิกิริยาที่เกิดขึ้น

ภายในแก๊สซิไฟเออร์  Steam methane reforming reaction  เป็นปฏิริยาดูดความร้อน จะเกิดปฏิกิริยาไป

ข้างหน้ามากขึ้นเมื่อเพ่ิมอุณหภูมิของแก๊สซิฟิเคชั่น ส่งผลให้ความเข้มข้นของ ไฮโดรเจนและคาร์บอนมอนอกไซด์

สูงขึ้น ปริมาณมีเทนลดลง อีกสาเหตุหนึ่งที่ท าให้มีเทนที่ลดลงจากอุณหภูมิที่เพ่ิมขึ้นเพราะปฏิกิริยา Methanation 

เป็นปฏิกิริยาคายความร้อนจะเกิดย้อนกลับเมื่อ มีการเพ่ิมขึ้นของอุณหภูมิ ซึ่งการลดลงนี้เกิดขึ้นโดยปฏิกิริยา  

Steam  methane reforming เป็นส่วนใหญ่  เนื่องจากปริมาณมีเทนที่น้อยลงท าให้ไฮโดรเจนเกิดมากขึ้น 

เช่นเดียวกับคาร์บอนไดออกไซด์ที่ลดลงจากอุณหภูมิที่เพ่ิมข้ึนเพราะ ปฏิกิริยาบูดูยาร์ด (Boudouard reaction) ที่

ท าให้ปริมาณคาร์บอนไดออกไซด์ลดลงและเพ่ิมปริมาณคาร์บอนมอนอกไซด์ 
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รูปที่ 10 ผลของอุณหภูมิแก๊สซิไฟเออร์ต่อองค์ประกอบแก๊สสังเคราะห์จากเศษไม้ 

 

รูปที่ 11 ผลของอุณหภูมิแก๊สซิไฟเออร์ต่อปริมาณถ่านชาร์และค่าความร้อน 
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จากรูปที่ 11 ผลของอุณหภูมิแก๊สซิไฟเออร์ต่อปริมาณถ่านชาร์และค่าความร้อน เมื่อเพ่ิมอุณหภูมิแก๊สซิไฟ

เออร์ที่อุณหภูมิ 800 ถึง 1000 oC ค่าความร้อน (LHV) มีค่าเพ่ิมข้ึนจาก 14.62% เป็น 15.2% เช่นเดียวกับปริมาณ

ถ่านชาร์ที่เกิดขึ้น จาก 14.2% เพ่ิมเป็น 23.9% ทั้งนี้จากการค านวณหาค่าประสิทธิภาพของแก๊สซิไฟเออร์พบว่ามี

สมรรถนะสูงสุดที่ 950 oC และค่าเริ่มลดลงเมื่อเพ่ิมอุณหภูมิไปที่ 1000 oC  

 

 

รูปที่ 12 ผลของอุณหภูมิแก๊สซิไฟเออร์ต่ออัตราส่วนโอเลฟินเบาและชีวมวลแห้ง 

 

จากรูปที่ 12 แสดงผลของอุณหภูมิแก๊สซิไฟเออร์ต่อผลของอุณหภูมิแก๊สซิไฟเออร์ต่ออัตราส่วนโอ เลฟิน

เบาและชีวมวลแห้ง พบว่าเมื่อเพ่ิมอุณหภูมิปริมาณสัดส่วนโอเลฟินเบาซึ้งประกอบด้วยเอทีลีนและโพรพิลีนที่ได้มี

ค่าสูงสุดที่ 950 oC  ได้อัตราส่วนเท่ากับ 0.148 กล่าวคือ 1 กิโลกรัมของของชีวมวลแห้งสามารถผลิตโอเลฟินเบา

ได้ประมาณ 0.15 กิโลกรัม   
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4.1.2 ผลของอัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวลแก๊สซิไฟเออร์ 

ผลกระทบของสัดส่วนการป้อนชีวมวลต่อประสิทธิภาพของแก๊สซไฟเออร์ โดยการจ าลองกระบวนการ ท า

โดยก าหนดอุณหภูมิที่ 850 องศาสเซลเซียส ความดัน 1 atm อัตราป้อนไอน้ าต่อฃีวมวลที่ 1.12 โดยป้อนชีวมวล

คือเศษไม้   

 

รูปที่ 13 ผลของอัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวลต่อองค์ประกอบก๊าซสังเคราะห์ 

 

 จากรูปที่ 13 สังเกตได้ว่าความเข้มข้นของไฮโดรเจนและคาร์บอนไดออกไซด์ นั้นเพิ่มข้ึนตามอัตราส่วน S / 

B ที่เพ่ิมขึ้นในขณะที่ความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์และมีเทน ลดลงตามอัตราส่วน S / B เนื่องจากมีการ

เพ่ิมไอน้ าเข้าภายในแก๊สซิไฟเออร์จะท าให้ปฏิกิริยาก๊าซ -น้ า (Water gas-shift) และเพ่ิมปฏิกิริยา Methane 

Reforming ส่งผลให้ความเข้มข้นของ ไฮโดรเจนคาร์บอนไดออกไซด์ เพ่ิมขึ้น และ คาร์บอนมอนอกไซด์และมีเทน
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รูปที่ 14 ผลของอัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวลต่อปริมาณถ่านชาร์และค่าความร้อน 

 

 

รูปที่ 15 ผลของอัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวลต่ออัตราส่วนโอเลฟินเบาและชีวมวลแห้ง 
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จากกราฟที่ 14 แสดงผลของอัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวลต่อปริมาณถ่านชาร์และค่าความร้อน เมื่อเพ่ิม 

STBR ค่าของ LHV มีค่าลดลง เนื่องจากไฮโดรเจนที่เพ่ิมขึ้นอย่างมาก ท าให้คาร์บอนมอนอกไซด์และมีเทนลดลง 

ส่วนประสิทธิภาพแก๊สซิไฟเออร์ (CGE) มีค่าสูงสุดในช่วง STBR 0.5-0.75 และลดลงเมื่อเพ่ิมค่า ขณะที่การเกิดถ่าน

ชาร์  (Char split) มีค่าเพ่ิมสูงขึ้นตาม STBR  และเมื่อพิจารณากราฟที่ 15 พบว่าผลของอัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล

ต่ออัตราส่วนโอเลฟินเบาและชีวมวลแห้ง ค่า STBR สูงสุดในที่เหมาะสมในการผลิตโอเลฟินอยู่ที่ประมาณ 0.75   

 

4.1.3 ผลของอัตราส่วนอากาศต่อชีวมวล 

ผลกระทบของสัดส่วนการป้อนชีวมวลต่อประสิทธิภาพของแก๊สซไฟเออร์ โดยการจ าลองกระบวนการ ท า

โดยก าหนดอุณหภูมิที่ 850 องศาสเซลเซียส ความดัน 1 atm อัตราป้อนไอน้ าต่อชีวมวลที่ 0.75 โดยป้อนชีวมวล

คือเศษไม้   

 

รูปที่ 16 ผลของอัตราส่วนอากาศต่อชีวมวลกับค่าความร้อนและประสิทธิภาพแก๊สซิไฟเออร์ 
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จากรูปที่ 16 แสดงผลของอัตราส่วนอากาศต่อชีวมวลกับค่าความร้อนและปริสิทธิภาพแก๊สซิไฟเออร์พบว่า

เมื่อเพ่ิมอัตราส่วนอากาศต่อชีวมวล ปริมาณถ่านชาร์มีค่าสูงขึ้น ค่าความร้อน (LHV) มีค่าคงที่ และค่า CGE มีค่า

ลดลงเนื่องจากปริมาณถ่านชาร์ที่เพ่ิมมากขึ้นใน Combustion zone ท าให้ปริมาณมวลก๊าซสังเคราะห์ลดลงซึ่ง

ส่งผลให้ค่า CGE ลดลงเช่นเดียวกัน 

 

รูปที่ 17 ผลของอัตราส่วนอากาศต่อชีวมวลกับอัตราส่วนโอเลฟินเบาและชีวมวลแห้ง 

จากรูปที่ 17 แสดงอัตราส่วนอากาศต่อชีวมวลกับอัตราส่วนโอเลฟินเบาและชีวมวลแห้ง เมื่อเพ่ิมอัตราส่วน

อากาศต่อชีวมวลจะท าให้ปริมาณโอเลฟินลดลงเล็กน้อยแทบไม่เปลี่ยนแปลงเนื่องจากองค์ประกอบของมวลรวมซิน

ก๊าซที่เปลี่ยนแปลงไปจากกระบวนการเผาไหม้ 
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4.2 การประเมินต้นทุนและวิเคราะห์ผลตอบแทนการลงทุน 

ในหัวข้อนี้จะเป็นการกล่าวถึงการวิเคราะห์ทางเศรษฐศาสตร์วิศวกรรมของแบบจ าลองการผลิต  

โอเลฟินจากชีวมวลโดยกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน ซึ่งจะแสดงถึงต้นทุนการผลิต ค่าการด าเนินงานรายปี รายได้ที่

ได้ รั บ  และการวิ เคราะห์ความคุ้ มทุนทาง เศรษฐศาสตร์ส าหรับแบบจ าลองการผลิต โอเล ฟินจาก 

ชีวมวลโดยกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน โดยพิจารณาท่ีอุณหภูมิแกซิฟายเออร์ที่ 950 องศาเซลเซียส 

4.2.1 ต้นทุนการผลิต 

4.2.1.1 ต้นทุนการผลิตแรกเริ่ม 

จากแบบจ าลองการผลิตโอเลฟินจากชีวมวลด้วยกระบวนการแกซิฟิเคชันเราได้สืบค้นและค านวณค่า

อุปกรณ์ ดั งที่ แ สด ง ไ ว้ ใ นภาคผนวก  ตาร า งที่ 19 โ ดยพบว่ ามี ค่ า อุปกรณ์ ร วม เป็ น เ งิ น  42,450,223  

ดอลล่าร์สหรัฐซึ่งสามารถน ามาค านวณต้นทุนการผลิตแรกเริ่ม (Fixed Capital investment) ดังที่แสดงไว้ใน

ตารางที ่13 

ตารางท่ี 13 ต้นทุนการผลิตแรกเริ่ม และรายละเอียดของต้นทุนการผลิตแรกเริ่ม 

type range of FCI (%) select FCI (%) normalize (%) estimated cost (USD) 

Purchased equipment 15-40% 40 28.17                        42,450,223  

Purchased equipment installation 6-14% 10 7.04                        10,612,556  

Instrumentation and controls (installed) 2-12% 6 4.23                          6,367,533  

Piping (installed) 4-17% 10 7.04                        10,612,556  

Electrical systems (installed) 2-10% 6 4.23                          6,367,533  

Buildings (including services) 2-18% 11 7.75                        11,673,811  

Yard improvement 2-5% 3 2.11                          3,183,767  

Service facilities (installed) 8-30% 20 14.08                        21,225,112  

Land 1-2% 1 0.70                          1,061,256  

Engineering and supervision 2-20% 12 8.45                        12,735,067  

Construction expenses 4-17% 11 7.75                        11,673,811  

Legal expense 1-3% 1 0.70                          1,061,256  

Contractor's fee 2-6% 2 1.41                          2,122,511  

Contingency 5-15% 9 6.34                          9,551,300  

 Total 142 100.00                       150,698,292  
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4.2.1.2 ต้นทุนการผลิตรายปี 

 งานวิจัยนี้จะพิจารณาต้นทุนการผลิตรายปี โดยน าต้นทุนการผลิตแรกเริ่ม ค่าสารตั้งต้น ค่าสาธารณูปโภค 

ค่าแรงงาน และค่าก าจัดของเสียมาค านวณจากสูตร 

 

จะได้ 

FCI 150,698,292  $/year 

Operating Labor 918,000  $/year 

Utilities 169,504  $/year 

Raw Material 772,632  $/year 

Waste Treatment 3,979  $/year 

COM(w/o depreciation) 30,795,554  $/year 

 

4.2.1.3 ต้นทุนการผลิตของตัวเร่งปฏิกิริยา 

 มีการศึกษาถึงต้นทุนของการใช้ตัวเร่งปฏิกิริยา (W. L. Luyben, 2010)  โดยจะเปลี่ยนตัวเร่งปฏิกิริยา

ทุกๆ 5 ปี ซึ่งมีต้นทุนดังต่อไปนี้ 

Methanol catalyst 384,313.66  $/round 

Propylene Catalyst 850,690.82  $/round 

 Total 1,235,004.48  $/round 

 

  

COMd = 0.18FCI + 2.73COL + 1.23(CUT + CWT + CRM) 
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4.2.2 รายรับต่อปี 

 งานวิจัยครั้งนี้พิจารณาว่าผลิตที่ความจุร้อยละ 100 และผลิต 8760 ชั่วโมงต่อปี 

ตารางท่ี 14 รายรับต่อปีจากการจ าหน่ายผลิตภัณฑ์และผลิตภัณฑ์ข้างเคียง 

Component $/kg kg/h kg/year Cost (USD/yr) 

Ethylene 6.5 23.0268 201714.768 1,311,145.99  

Propylene 5 225.991 1979681.16 9,898,405.80  

Cyclohexane 1.15 26.0108 227854.608 262,032.80  

Butene 75 126.324 1106598.24 82,994,868.00  

Methane 12.5 32.11548 281331.6151  3,516,645.19  

   
total revenue 97,983,097.78  

 

หมายเหตุ  ราคาบิวทีนอยู่ในหน่วยของดอลล่าร์สหรัฐต่อลูกบาศก์เมตร 

จากตารางพบว่า มีรายรับต่อปีอยู่ท่ี 97,983,097.78 ดอลล่าร์สหรัฐต่อปี 

 

4.2.3 การวิเคราะห์ความคุ้มทุนทางเศรษฐศาสตร์ 

 ในงานวิจัยครั้งนี้เราศึกษาความคุ้มทุนทางเศรษฐศาสตร์โดยพิจารณาที่ระยะเวลาการผลิต 20 ปี อัตรา

ดอกเบี้ยร้อยละ 6.025 และอัตราภาษีร้อยละ 20  และพิจารณาค่าเสื่อมราคาโดยใช้ DDB 200% พบว่า คืนทุน

หลังการผลิต 6 ปี มีค่า IRR ร้อยละ 12.74  ดังที่แสดงในภาคผนวก ค ตารางที่  ซึ่งมีความคุ้มค่าทางเศรษฐศาสตร์ 
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บทที่ 5  

สรุปผลการจ าลองกระบวนการและข้อเสนอแนะ 

5.1 สรุปผลการจ าลองกระบวนการ 

งานวิจัยนี้กล่าวถึงศักยภาพในการผลิตโอเลฟินโดยใช้แก๊สสังเคราะห์ผ่านกระบวนการแก๊สซิฟิเคชั่นของชีว

มวลโดยใช้โปรแกรม แอสเพนพลัส โดยแก๊สซิไฟเออร์ที่ใช้เป็นแบบฟลูอิตไดซ์เบดหมุนเวียน เพ่ือผลิตก๊าซ

สังเคราะห์ให้กับโรงงานผลิตโอเลฟิน  โดยงานวิจัยนี้ได้ศึกษาผลกระทบของตัวแปรต่างๆ ต่อสมรรถนะของแก๊สซิ

ไฟเออร์ และประสิทธิภาพในการผลิตโอเลฟินเบาจากฃีวมวล นอกจากนี้ยังประเมินต้นทุนและวิเคราะห์

ผลตอบแทนการลงทุน ดังสรุปด้านล่าง 

 

5.1.1 ผลกระทบของตัวแปรต่อองค์ประกอบแก๊สสังเคราะห์ 

เมื่อเพ่ิมอุณหภูมิของแก๊สซิไฟเออร์จะท าให้ปริมาณองค์ประกอบก๊าซสังเคราะห์เกิดการเปลี่ยนแปลง

กล่าวคือ ปริมาณไฮโดรเจนและคาร์บอนมอนอกไซด์จะเพ่ิมข้ึนตามอุณหภูมิที่เพ่ิมและจะเริ่มคงที่เม่ืออุณหภูมิถึง 

900 oC  ส่วนปริมาณมีเทนและคาร์บอนไดออกไซด์จะลดลงเนื่องจากผลของปฏิกิริยาที่เกิดข้ึนภายในแก๊สซิไฟ

เออร์ หากพิจรณาผลของอุณหภูมิต่อค่าปริมาณถ่านชาร์และค่าความร้อนต่ า(LHV) เมื่อเพ่ิมอุณหภูมิแก๊สซิไฟเออร์

ที่อุณหภูมิ จะได้ค่าความร้อน (LHV) และปริมาณถ่านชาร์เพ่ิมข้ึนเนื่องจากการเปลี่ยนแปลงขององค์ประกอบก๊าซ

สังเคราะห ์ 

หากเพ่ิมอัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวลขาเข้าพบว่า ปริมาณไอน้ าต่อชีวมวลที่เพ่ิมมากขึ้นท าให้องค์ประกอบ

ของก๊าซสังเคราะห์เปลี่ยนแปลง กล่าวคือ ความเข้มข้นของไฮโดรเจนและคาร์บอนไดออกไซด์เพ่ิมขึ้น และความ

เข้มข้นของมีเทนและคาร์บอนมอนอกไซด์ลดลง  ส่วนผลต่อปริมาณถ่านชาร์และค่าความร้อน เมื่อเพ่ิมอัตราส่วนไอ

น้ าต่อชีวมวลจะท าให้ปริมาณถ่านชาร์เพ่ิมขึ้น แต่ค่าความร้อนลดลงเนื่องจากองค์ประกอบที่เปลี่ยนแปลงไปของ

ก๊าซสังเคราะห์ ท าให้ประสิทธิภาพของแก๊สซิไฟเออร์ลดลงเรื่อยๆตามปริมาณสัดส่วนไอน้ าต่อชีวมวลที่เพ่ิมขึ้น  

จากผลการจ าลองพบว่าอัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวลที่เหมาะสมคือ 0.75 
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           สว่นผลของอัตราส่วนการไหลของอากาศต่อชีวมวลมีผลต่อปริมาณก๊าซสังเคราะห์น้อยมาก เมื่อเพ่ิม

อัตราส่วนการไหลของอากาศต่อชีวมวลพบว่าปริมาณถ่านชาร์มีค่าสูงขึ้น ค่าความร้อน (LHV) มีค่าคงที่ และค่า 

CGE ลดลง ดังนั้นอัตราส่วนอากาศต่อชีวมวลที่เหมาะสมควรมีค่าต่ า ๆ 

5.1.2 ผลกระทบของตัวแปรต่อการผลิตโอเลฟิน 

            จากการเพ่ิมอุณหภูมิพบว่า อุณหภูมิของแก๊สซิไฟเออร์แบบฟลูอิตไดซ์เบตหมุนเวียนท าให้ปริมาณของโอ

เลฟินเพ่ิมขึ้นและเพ่ิมข้ึนสูงสุดที่ 950 oC และคงท่ีเมื่อเพ่ิมอุณหภูมิต่อไป ที่อุณหภูมิดั่งกล่าวสามารถผลิตโอเลฟิน

ได้ประมาณ 0.15 kg ต่อชีวมวลแห้ง 1 kg    

          ผลของการเพิ่มอัตราไอน้ าต่อชีวมวลพบว่าปริมาณโอเลฟินเพ่ิมข้ึนเมื่อใช้อัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวลเพ่ิมขึ้น 

และเพ่ิมข้ึนสูงสุดถึงค่า 0.75 หลังจากนั้นปริมาณโอเลฟินที่ได้จะเริ่มลดลง ดังนั้นค่าอัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวลที่

เหมาะสมคือ 0.75 

 

5.1.3 การประเมินต้นทุนและวิเคราะห์ผลตอบแทนการลงทุน 

 จากงานวิจัยครั้งนี้พบว่าต้องใช้ต้นทุนสูงในการผลิตโอเลฟินจากชีวมวล ดังที่กล่าวไว้ข้างต้น แต่มีความ

คุ้มค่าทางเศรษฐศาสตร์ เนื่องจากมีค่า IRR อยู่ที่ร้อยละ 12.74 เมื่อก าหนดให้ด าเนินการผลิต 20 ปี ค่าอัตรา

ดอกเบี้ยเป็นร้อยละ 6.025 และค่าอัตราภาษีท่ีร้อยละ 20 ซึ่งใช้เวลาคืนทุนหลังจากด าเนินการผลิตแล้ว 6 ปี  
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5.2 ข้อเสนอแนะ 

           ศึกษาเพ่ิมเติมเก่ียวกับการน า Syngas ในสาย Purge จากระบบ Recycle syngas loop มาสร้างระบบ

ผลิตไฟฟ้าเพ่ือใช้ประโยชน์ 

         ศึกษาเพ่ิมเติมเกี่ยวกับการน าผลิตภัณฑ์ข้างเคียงจากหอกลั่นกลับมาใช้ประโยชน์ในระบบ เพื่อเพ่ิมก าลัง

การผลิต 

       ศึกษาเพ่ิมเติมเก่ียวกับปริมาณน้ ามันทาร์ที่เกิดข้ึนภายในหน่วยแก๊สซิฟิเคชั่นและสร้างหน่วยสลายน้ ามันทาร์

เพ่ือเพ่ิมปริมาณก๊าซสังเคราะห์ 
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หน่วยค านวณ 

            ในแบบจ าลอง มีการใช้หน่วยค านวณ (Calculator block)  โดยก าหนดตัวแปรและใส่ค าสั่งฟอร์แทรน 

(Fortran statement) เพ่ือใช้ในการช่วยค านวณโดยหน่วยค านวณ โดยในหน่วยที่ 1 สร้างขึ้นเพ่ือใช้ในการระบุ

องค์ประกอบหลังจากเครื่องปฏิกรณ์ย่อยสลาย (Decomposition reactor)   ในตารางที่ 15 แสดงการน าเข้าตัว

แปร (Import variables) ประเภท สาย (Streams) ในหน่วยค านวณที่ 1 

 

ตารางท่ี 15 การก าหนดตัวแปรส าหรับกล่องการค านวณท่ี 1 

ชื่อตัวแปร 
(Variable 
Name) 

ประเภท 
(Type) 

สาย 
(Streams) 

ประเภทสาย 
(Substream) 

สาร 
(Component) 

คุณลักษณะ 
(Atrributute) 

องค์ประกอบ
ที ่

(Elements) 

ULT Compattr-
Vec 

BIOMASS NC BIOMASS ULTRANAL - 

WATER Compattr-
Var 

BIOMASS NC BIOMASS PROXANAL 1 

                                                 

              ตัวแปรประเภท ULT เป็นเวกเตอร์ที่ก าหนดไว้ส าหรับการวิเคราะห์ค่าองค์ประกอบขั้นสุดท้ายของชีว
มวลผ่านคุณลักษณะแบบแยกธาตุ (ULTRANAL) ส่วนตัวแปร WATER เป็นตัวแปรที่สอดคล้องกับองค์ประกอบ
แรกของชีวมวลซึ่งเป็นค่าของความชื้นทิ่อยู่ในคุณลักษณะแบบประมาณ (PROXANAL) 
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ค าสั่งฟอร์แทรน (Fortran statement) : 

      FACT = (100 - WATER) / 100 

      H2O = WATER / 100 

      ASH = ULT(1) / 100 * FACT 

      CARB = ULT(2) / 100 * FACT 

      H2 = ULT(3) / 100 * FACT 

      N2 = ULT(4) / 100 * FACT 

      CL2 = ULT(5) / 100 * FACT 

      SULF = ULT(6) / 100 * FACT 

      O2 = ULT(7) / 100 * FACT 

โดยตัวแปร FACT คือ แฟกเตอร์ในการแปลงผลวิเคราะห์แบบแยกธาตุ 

ตั้งค่าให้หน่วยค านวณด าเนินการ (executed) ก่อนเข้าหน่วย 

ตารางท่ี 16 การก าหนดตัวแปรขาออก (Export variables) ส าหรับหน่วยค านวณท่ี  1 

ชื่อตัวแปร 
(Variable 
Name) 

ประเภท 
(Type) 

หน่วย
ปฏิบัติการ 
(Block) 

ชนิดตัวแปร 
(Variable) 

ไอดี 1 
(ID 1) 

ไอดี 2 
(ID 2) 

H2O Block-Var PYRO MASS-YIELD H2O MIXED 

ASH Block-Var PYRO MASS-YIELD ASH NC 
C Block-Var PYRO MASS-YIELD C CISOLID 

H2 Block-Var PYRO MASS-YIELD H2 MIXED 

N2 Block-Var PYRO MASS-YIELD N2 MIXED 
CL2 Block-Var PYRO MASS-YIELD CL2 MIXED 

S Block-Var PYRO MASS-YIELD S MIXED 
O2 Block-Var PYRO MASS-YIELD O2 MIXED 
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                       หน่วยค านวณที่ 2 ก าหนดเพ่ือปรับอัตราการไหลของอากาศ ตารางที่ 17 แสดงค าจ ากัดความของ

ตัวแปรในหน่วยค านวณ 

ตารางท่ี 17 แสดงการใส่ค่าหน่วยค านวณท่ี 2 

ชื่อตัวแปร 
(Variable 
Name) 

ประเภทตัวแปร 
(Variable 

Classification) 

ประเภท 
(Type) 

 

สาย 
(Streams) 

ประเภทสาย 
(Substream) 

ตัวแปร 
(Variable) 

BIOMASS Import Stream-Var BIOMASS NC MASS-FLOW 
AIR Export Stream-Var AIR MIXED MASS-FLOW 

ค าสั่งฟอร์แทรน (Fortran statement) 

AIR=1.12*BIOMASS 

ตั้งค่าให้หน่วยค านวณด าเนินการ (executed) ตอนเริ่มการจ าลอง 

               หน่วยค านวณท่ี 3 ใข้ก าหนดอัตราการไหลของไอน้ า ตารางที่ 18 แสดงค าจ ากัดความของตัวแปรใน

หน่วยค านวณ 

ตารางท่ี 18 แสดงการใส่ค่าหน่วยค านวณท่ี 3 

ค าสั่งฟอร์แทรน (Fortran statement) 

STEAM=0.75*(BIOMASS-MOISTURE)-MOISTURE 

ชื่อตัวแปร 
(Variable 
Name) 

ประเภทตัวแปร 
(Variable 

Classification) 

ประเภท 
(Type) 

 

สาย 
(Streams) 

ประเภทสาย 
(Substream) 

สาร 
(Component) 

BIOMASS Import Stream-Var BIOMASS NC - 
AIR Export Mass-Flow  

 
AIR MIXED H2O 

STEAM  
 

Export  
 

Stream-Var  
 

DECOMP MIXED - 
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กาคผนวก ข 

แผนผังการไหล 
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Component Units BIOMASS FLUEGAS D-BIOMAS DECOMP CHAR S7 S2 S3 H2SS STEAM S1 ASHSEP AIR AIR-C HOT-GAS1 HOT-GAS2 ASH TOCLEAN 

Temperature C 25.00 113.28 113.28 113.28 113.28 113.28 117.44 117.44 850.07 450.00 850.05 905.00 25.00 450.00 905.00 549.02 905.00 850.05 

Pressure bar 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 

Mass Vapor 
Fraction   0.00 1.00 0.00 0.50 0.00 0.55 0.55 0.55 1.00 1.00 1.00 0.99 1.00 1.00 1.00 1.00 0.00 1.00 

H2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 48.26 0.00 48.26 48.00 48.00 0.00 0.00 51.91 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 51.91 

O2 kmol/hr 0.00 5.01 0.00 20.65 0.00 20.65 20.65 20.65 0.00 0.00 0.00 5.01 16.30 16.30 5.01 5.01 0.00 0.00 

N2 kmol/hr 0.00 61.34 0.00 0.11 0.00 0.11 0.03 0.00 0.03 0.00 1.51 61.34 61.34 61.34 61.34 61.34 0.00 1.54 

H2O kmol/hr 0.00 17.53 0.00 4.67 0.00 4.67 4.67 4.67 0.00 83.26 61.89 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 61.89 

CO kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 24.32 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 24.32 

CO2 kmol/hr 0.00 11.29 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 21.52 11.29 0.00 0.00 11.29 11.29 0.00 21.52 

CH4 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 11.07 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 11.07 

NH3 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.16 0.00 0.16 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.16 

H2S kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.01 0.00 0.01 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.01 

Total mole flows kmol/hr 0.00 95.17 0.00 73.72 0.00 73.72 73.55 73.32 0.23 83.26 172.21 77.64 77.64 77.64 77.64 77.64 0.00 172.44 

BIOMASS kg/hr 2000.00 0.00 1684.21 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

ASH kg/hr 0.00 0.00 0.00 18.56 18.56 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 18.56 0.00 0.00 0.00 0.00 18.56 0.00 
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Component Units TOCLEAN S9 S11 S13 S25 S28 DWATER S14 S26 S30 CO2 S31 S35 H2S C-SYNGAS 

Temperature C 850.05 149.00 149.00 149.00 95.00 94.29 94.29 95.00 95.00 65.00 65.00 65.00 445.00 445.00 445.00 

Pressure bar 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 1.01 30.47 30.47 30.47 30.47 30.47 30.47 

Vapor Fraction   1.00 1.00 1.00 1.00 0.00 1.00 0.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 

H2 kmol/hr 51.91 51.91 51.91 0.00 0.00 0.00 0.00 51.91 51.91 51.91 0.00 51.91 51.91 0.00 51.91 

N2 kmol/hr 1.54 1.54 1.54 0.00 0.00 0.00 0.00 1.54 1.54 1.54 0.00 1.54 1.54 0.00 1.54 

H2O kmol/hr 61.89 61.89 61.89 0.00 61.89 0.00 61.89 61.89 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

CO kmol/hr 24.32 24.32 24.32 0.00 0.00 0.00 0.00 24.32 24.32 24.32 0.00 24.32 24.32 0.00 24.32 

CO2 kmol/hr 21.52 21.52 21.52 0.00 0.00 0.00 0.00 21.52 21.52 21.52 20.42 1.10 1.10 0.00 1.10 

CH4 kmol/hr 11.07 11.07 11.07 0.00 0.00 0.00 0.00 11.07 11.07 11.07 0.00 11.07 11.07 0.00 11.07 

NH3 kmol/hr 0.16 0.16 0.16 0.00 0.00 0.00 0.00 0.16 0.16 0.16 0.16 0.00 0.00 0.00 0.00 

H2S kmol/hr 0.01 0.01 0.00 0.01 0.00 0.01 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

Total mole flows kmol/hr 172.44 172.44 172.41 0.03 61.89 0.03 61.89 172.41 110.52 110.52 20.58 89.94 89.94 0.00 89.94 

  



53 
 

 

Component Units 
C-
SYNGAS S15 S17 TOMETSYN S5 S12 S18 PURGE S21 S24 S27 S19 S29 S37 S38 S39 S40 FEED REGAS S45 S46 METHANOL 

Temperature C 445.00 715.01 339.04 240.00 250.00 45.00 40.00 40.00 40.00 43.92 240.00 40.00 39.77 40.00 441.58 240.00 40.00 40.00 63.96 468.30 240.00 65.68 

Pressure bar 30.47 90.00 90.00 90.00 90.00 90.00 86.50 86.50 86.50 90.00 90.00 86.50 2.00 2.00 90.00 90.00 2.00 2.00 1.03 90.00 90.00 1.03 

Vapor Fraction   1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 0.84 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 0.00 0.04 1.00 1.00 1.00 0.00 0.00 1.00 1.00 1.00 0.00 

H2 kmol/hr 51.91 51.91 87.54 87.54 37.90 37.90 37.86 2.27 35.59 35.59 35.59 0.04 0.04 0.04 0.04 0.04 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

N2 kmol/hr 1.54 1.54 25.80 25.80 25.80 25.80 25.74 1.54 24.19 24.19 24.19 0.06 0.06 0.06 0.06 0.06 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

H2O kmol/hr 0.00 0.00 0.03 0.03 0.89 0.89 0.03 0.00 0.02 0.02 0.02 0.86 0.86 0.00 0.00 0.00 0.86 0.86 0.00 0.00 0.00 0.86 

CO kmol/hr 24.32 24.32 36.58 36.58 13.04 13.04 13.03 0.78 12.24 12.24 12.24 0.02 0.02 0.02 0.02 0.02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

CO2 kmol/hr 1.10 1.10 5.04 5.04 4.18 4.18 4.02 0.24 3.78 3.78 3.78 0.17 0.17 0.13 0.13 0.13 0.03 0.03 0.03 0.03 0.03 0.00 

CH4 kmol/hr 11.07 11.07 185.38 185.38 185.38 185.38 184.42 11.07 173.36 173.36 173.36 0.96 0.96 0.93 0.93 0.93 0.02 0.02 0.02 0.02 0.02 0.00 

NH3 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

CH3OH kmol/hr 0.00 0.00 3.87 3.87 28.27 28.27 2.77 0.17 2.60 2.60 2.60 25.50 25.50 0.24 0.24 0.24 25.26 25.26 1.03 1.03 1.03 24.23 

Total mole flows kmol/hr 89.94 89.94 344.24 344.24 295.46 295.46 267.86 16.07 251.79 251.79 251.79 27.59 27.59 1.42 1.42 1.42 26.17 26.17 1.09 1.09 1.09 25.08 
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Component Units METHANOL S48 S49 S50 S51 S52 S53 S54 S57 S58 S59 S67 S69 HDC 

Temperature C 65.68 67.00 260.00 371.11 423.81 371.11 371.11 371.11 371.11 371.11 371.11 371.11 371.11 525.34 

Pressure bar 1.03 12.00 12.00 18.96 31.03 31.03 31.03 31.03 31.03 31.03 31.03 31.03 31.03 31.03 

Vapor Fraction   0.00 0.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 

H2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

N2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

H2O kmol/hr 0.86 0.86 0.86 12.97 12.97 12.97 3.89 9.08 2.72 7.50 6.35 12.74 19.10 24.99 

CO kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

CO2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.01 0.00 0.02 0.02 0.05 

CH4 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.04 0.00 0.07 0.07 0.14 

C2H4 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.17 0.00 0.29 0.29 0.56 

NH3 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

CH3OH kmol/hr 24.23 24.23 24.23 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

DIMET-01 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 12.11 12.11 12.11 3.63 8.48 2.54 0.00 5.94 0.00 5.94 0.00 

1-HEP-01 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.04 0.00 0.06 0.06 0.12 

PROPY-01 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 1.10 0.00 1.87 1.87 3.67 

1-BUT-01 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.46 0.00 0.78 0.78 1.54 

1-PEN-01 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.22 0.00 0.37 0.37 0.73 

Total mole flows kmol/hr 25.08 25.08 25.08 25.08 25.08 25.08 7.52 17.56 5.27 9.60 12.29 16.32 28.61 32.00 
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Component Units HDC S74 S75 WATER S77 S41 LIGHTOLE HEAVY-C S20 LIGHT S61 LGPROD PROPY S66 PROPRO 

Temperature C 525.34 515.55 82.22 82.22 82.22 49.29 53.19 165.15 54.49 -26.48 
-

57.79 25.00 83.74 
-

46.35 25.00 

Pressure bar 31.03 2.41 2.41 2.41 2.41 36.54 36.54 36.54 39.99 39.99 13.79 13.79 39.99 1.10 1.10 

Vapor Fraction   1.00 1.00 0.47 0.00 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.31 1.00 0.00 0.88 1.00 

H2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

N2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

H2O kmol/hr 24.99 24.99 24.99 24.24 0.75 0.75 0.00 0.75 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

CO kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

CO2 kmol/hr 0.05 0.05 0.05 0.00 0.05 0.05 0.05 0.00 0.05 0.05 0.05 0.05 0.00 0.00 0.00 

CH4 kmol/hr 0.14 0.14 0.14 0.00 0.14 0.14 0.14 0.00 0.14 0.14 0.14 0.14 0.00 0.00 0.00 

C2H4 kmol/hr 0.56 0.56 0.56 0.00 0.56 0.56 0.56 0.00 0.56 0.56 0.56 0.56 0.00 0.00 0.00 

NH3 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

1-HEP-01 kmol/hr 0.12 0.12 0.12 0.00 0.12 0.12 0.00 0.12 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

PROPY-01 kmol/hr 3.67 3.67 3.67 0.00 3.67 3.67 3.67 0.00 3.67 0.00 0.00 0.00 3.67 3.67 3.67 

1-BUT-01 kmol/hr 1.54 1.54 1.54 0.00 1.54 1.54 0.00 1.54 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

1-PEN-01 kmol/hr 0.73 0.73 0.73 0.00 0.73 0.73 0.00 0.73 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

Total mole flows kmol/hr 32.00 32.00 32.00 24.24 7.76 7.76 4.42 3.35 4.42 0.75 0.75 0.75 3.67 3.67 3.67 
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ภาคผนวก ค 

การวิเคราะห์ทางเศรษฐศาสตร์ 
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ตารางท่ี 19 ค่าอุปกรณ์ท่ีใช้ในแบบจ าลองการผลิตที่อุณหภูมิของแกซิฟายเออร์เท่ากับ 950 องศาเซลเซียส 

SECTION BLOCK TYPE Bare Module Cost (USD) Year Ref Ref Bare Module Cost (USD) in 2019 

Handling - -              13,586,955.50  2015 Thesis                         14,716,761.61  

Gasification - -              10,697,325.07  2015 Thesis                         11,586,847.61  

Syngas 
cleaning 

CL1 Heater                  143,000.00  2019 Capcost calculated                             143,000.00  

SRUBBER Sep                    58,000.00  2019 Capcost calculated                               58,000.00  

CL2 Heater                  143,000.00  2019 Capcost calculated                             143,000.00  

QUENCH Sep                    58,000.00  2019 Capcost calculated                               58,000.00  

DEAEROTR Sep                    58,000.00  2019 Capcost calculated                               58,000.00  

COMPR1 Compressor                1,350,000.00  2019 Capcost calculated                           1,350,000.00  

B17 Sep                    58,000.00  2019 Capcost calculated                               58,000.00  

ZNO-BED Sep                    58,000.00  2019 Capcost calculated                               58,000.00  

Methanol 
synthesis 

COM1 Compressor                1,310,000.00  2019 Capcost calculated                           1,310,000.00  

CL3 Heater                  182,000.00  2019 Capcost calculated                             182,000.00  

METSYN REquil                  779,843.13  2015 Thesis                             844,690.00  

CL Heater                  190,000.00  2019 Capcost calculated                             190,000.00  

B27 flash 2                  396,000.00  2019 Capcost calculated                             396,000.00  

COM2 Compressor                1,310,000.00  2019 Capcost calculated                           1,310,000.00  

HT2 Heater                  184,000.00  2019 Capcost calculated                             184,000.00  

B12 flash 2                    58,000.00  2019 Capcost calculated                               58,000.00  

COM3 Compressor                1,310,000.00  2019 Capcost calculated                           1,310,000.00  

HT3 Heater                  143,000.00  2019 Capcost calculated                             143,000.00  

B57 Radfrac                  336,000.00  2019 Capcost calculated                             336,000.00  

B57-cond drum                    43,000.00  2019 Capcost calculated                               43,000.00  

B57-cond condenser                  143,000.00  2019 Capcost calculated                             143,000.00  

B57-reboiler reboiler                  143,000.00  2019 Capcost calculated                             143,000.00  

COM4 Compressor                1,310,000.00  2019 Capcost calculated                           1,310,000.00  

HT4 Heater                  143,000.00  2019 Capcost calculated                             143,000.00  
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ตารางท่ี 19 ค่าอุปกรณ์ของแบบจ าลองที่ใช้ในการผลิตที่อุณหภูมิของแกซิฟายเออร์เท่ากับ 950 องศาเซลเซียส (ต่อ) 

SECTION BLOCK TYPE Bare Module Cost (USD) Year Ref. Ref. Bare Module Cost (USD) in 2019 

Olefin 
synthesis 

P-01 Pump                    19,200.00  2019 Capcost calculated                               19,200.00  

HT5 Heater                  147,000.00  2019 Capcost calculated                             147,000.00  

MET-DME RStoic                  103,349.71  2015 Thesis                             111,943.62  

COM5 Compressor                1,310,000.00  2019 Capcost calculated                           1,310,000.00  

HT6 Heater                  158,000.00  2019 Capcost calculated                             158,000.00  

DTO-01 RStoic                  194,277.58  2015 Thesis                             210,432.49  

H17 Heater                  158,000.00  2019 Capcost calculated                             158,000.00  

DTO2 RStoic                  206,202.55  2015 Thesis                             223,349.06  

H18 Heater                  158,000.00  2019 Capcost calculated                             158,000.00  

DTO3 RStoic                  241,977.45  2015 Thesis                             262,098.78  

Product 
separation 

HT9 Heater                  143,000.00  2019 Capcost calculated                             143,000.00  

QUENCE Sep                    58,000.00  2019 Capcost calculated                               58,000.00  

COMPR2 Compressor                1,310,000.00  2019 Capcost calculated                           1,310,000.00  

B7 Pump                    25,800.00  2019 Capcost calculated                               25,800.00  

B9 Pump                    25,800.00  2019 Capcost calculated                               25,800.00  

B10 Pump                    25,800.00  2019 Capcost calculated                               25,800.00  

DEBUTA DSTWU                  810,000.00  2019 Capcost calculated                             810,000.00  

B1 Pump                    26,500.00  2019 Capcost calculated                               26,500.00  

DEETH DSTWU                  700,000.00  2019 Capcost calculated                             700,000.00  

B28 Heater                  148,000.00  2019 Capcost calculated                             148,000.00  

B29 Heater                  144,000.00  2019 Capcost calculated                             144,000.00  

Total bare module cost (USD)                         42,450,223.17  
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ตารางท่ี 20 การวิเคราะห์ผลทางเศรษฐศาสตร์ของแบบจ าลองการผลิตที่อุณหภูมิของแกซิฟายเออร์เท่ากับ 950 องศาเซลเซียส 

เมื่อก าหนดให้อัตราดอกเบี้ย 6.025%  อัตราภาษี 20% 

Year  0  1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 

 Fixed capital  
-
150,698,292  -   -   -   -   -   -   -   -   -   -  

 Annual Sales    97,983,098  64,910,717  64,910,717  64,910,717  64,910,717  64,910,717  64,910,717  64,910,717  64,910,717  64,910,717  
 COM    30,795,554  30,795,554  30,795,554  30,795,554  30,795,554  30,795,554  30,795,554  30,795,554  30,795,554  30,795,554  

 Catalyst    1,235,004   -   -   -   -   -   -   -   -   -  
 Annual 
Depreciation    15,069,829  13,562,846  12,206,562  10,985,906  9,887,315  8,898,583  8,008,725  7,207,853  6,487,067  5,838,361  

 Taxable 
income    50,882,710  20,552,317  21,908,601  23,129,257  24,227,848  25,216,579  26,106,438  26,907,310  27,628,096  28,276,802  
 Income tax    10,176,542  4,110,463  4,381,720  4,625,851  4,845,570  5,043,316  5,221,288  5,381,462  5,525,619  5,655,360  

 Cash flow after 
tax    55,775,997  30,004,700  29,733,443  29,489,311  29,269,593  29,071,847  28,893,875  28,733,701  28,589,544  28,459,802  

 Annual PV  
-
150,698,292 52,606,458  26,691,484  24,947,116  23,336,274  21,846,169  20,465,527  19,184,383  17,993,901  16,886,230  15,854,373  

 Accumulate 
NPV  

-
150,698,292 

-
98,091,834 

-
71,400,350 

-
46,453,234 

-
23,116,960 -1,270,792 19,194,736  38,379,118  56,373,019  73,259,248  89,113,621  

 IRR  12.74%           
 Payback period  6           
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ตารางท่ี 20 การวิเคราะห์ผลทางเศรษฐศาสตร์ของแบบจ าลองการผลิตที่อุณหภูมิของแกซิฟายเออร์เท่ากับ 950 องศาเซลเซียส (ต่อ) 

Year 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 

Fixed capital - - - - - - - - - - 
Annual Sales  64,910,717  64,910,717  64,910,717  64,910,717  64,910,717  64,910,717  64,910,717  64,910,717  64,910,717  64,910,717  

COM 30,795,554  30,795,554  30,795,554  30,795,554  30,795,554  30,795,554  30,795,554  30,795,554  30,795,554  30,795,554  
Catalyst 1,235,004   -   -   -   -  1,235,004   -   -   -   -  

Annual 
Depreciation 5,254,525  4,729,072  4,256,165  3,830,548  3,447,494  3,102,744  2,792,470  2,513,223  2,261,901  2,035,710  
Taxable 
income 27,625,634  29,386,091  29,858,998  30,284,614  30,667,669  29,777,414  31,322,693  31,601,940  31,853,262  32,079,452  
Income tax 5,525,127  5,877,218  5,971,800  6,056,923  6,133,534  5,955,483  6,264,539  6,320,388  6,370,652  6,415,890  
Cash flow after 
tax 27,355,032  28,237,945  28,143,363  28,058,240  27,981,629  26,924,676  27,850,624  27,794,775  27,744,510  27,699,272  
Annual PV 14,372,957  13,993,737  13,154,318  12,369,282  11,634,528  10,558,883  10,301,350  9,696,480  9,128,927  8,596,125  
Accumulate 
NPV 

102,791,06
0  

116,784,79
7  

129,939,11
5  

142,308,39
7  

153,942,92
5  

164,501,80
8  

174,803,15
9  

184,499,63
8  

193,628,56
5  

202,224,69
1  
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