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RVP Reid Vapor Pressure ความดันไอที่อุณหภูมิ 100 °F psia
SQP Successive Quadratic Programming
C1-C4 สารประกอบไฮโดรคารบอนที่มีองคประกอบของคารบอน

ตั้งแต 1 อะตอม ถึง 4 อะตอม
C5+ สารประกอบไฮโดรคารบอนที่มีองคประกอบของคารบอน

ตั้งแต 5 อะตอมขึ้นไป
PR สมการสภาวะแบบ Peng Robinson
P ความดัน  (Pressure) psia
R คาคงที่ของกาซ  Ideal Gas constant = 10.73 (psia)(ft3)/(lb-mol)(°R)
T อุณหภูมิ  (Temperature) °F
V ปริมาตร  (Volume) ft3

Tc อุณหภูมิวิกฤต  (Critical Temperature) °F
Pc ความดันวิกฤต  (Critical Pressure) psia
x อัตราสวนโดยโมล

1jL − ปริมาณของเหลวที่ไหลมาจากเทรย  j-1 lb/hr
1jV + ปริมาณของไอที่ไหลมาจากเทรย  j+1 lb/hr
1ijx − อัตราสวนโดยโมลขององคประกอบ i ที่เปนของเหลวที่มา

จากเทรย j-1
1ijy − อัตราสวนโดยโมลขององคประกอบ i ที่เปนไอที่มาจาก

เทรย j-1
jF ปริมาณของสารปอนเขาที่เทรย  j lb/hr

ijz อัตราสวนโดยโมลขององคประกอบ i ของสารปอนที่เทรย j
j jL U+ ปริมาณของของเหลวที่ไหลออกจากเทรย j lb/hr
j jV W+ ปริมาณของไอที่ไหลออกจากเทรย j lb/hr

Kij vapor-liquid equilibrium constant ของสาร i ที่เทรย j
1LjH − เอนทาลปของของเหลวที่เทรย j-1 Btu/lb
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1VjH − เอนทาลปของไอที่เทรย j-1 Btu/lb
FjH เอนทาลปของสารปอนที่เทรย j Btu/lb

S เอนโทรป Btu/°R
Z Compressibility
ρ ความหนาแนน lb/ft3

µ ความหนืด (viscosity) lb/ft
PC ความจุความรอนจําเพาะ Btu/lb-°F

Q ปริมาณความรอน Btu/hr
1 2 3( , , )f x x x ออปเจคทีฟฟงกชัน ที่มีตัวแปรปรับ  x1, x2, x3

0
iLowerBoundx ขอบเขตของตัวแปรปรับตํ่าสุด
0
iUpperBoundx ขอบเขตของตัวแปรปรับสูงสุด
( )1 2, ,..., nc y y y คอนสเตรนทฟงกชัน

E-Pump ปริมาณพลังงานที่ปมใช Btu/hr
E_REB ปริมาณพลังงานที่หมอตมใช Btu/hr
E-Cooler ปริมาณพลังงานที่คูลเลอรใช Btu/hr
E-Comp1 ปริมาณพลังงานที่คอมเพลสเซอรตัวที่ 1 ใช Btu/hr
E-Comp2 ปริมาณพลังงานที่คอมเพลสเซอรตัวที่ 2 ใช Btu/hr
A อัตราสวนของสายเย็นที่ไหลเขาสูหอกลั่น
B อุณหภูมิของสายรอนที่เขาสูหอกลั่น °F
C ปริมาณพลังงานความรอนจากหมอตม Btu/hr



บทที่ 1

บทนํา

1.1 มูลเหตุจูงใจ

กาซธรรมชาติจากอาวไทยเปนเชื้อเพลิงที่สะอาด   มีประสิทธิภาพ  และการนํา
กาซธรรมชาติมาใชภายในประเทศ      สามารถลดการพึ่งพาพลังงานนําเขาเปนจํานวนมาก
กาซธรรมชาติที่ผลิตไดในประเทศ มีปริมาณถึง 1 ใน 5 ของความตองการพลังงานทั้งหมดที่ใชใน
ประเทศ การที่สามารถผลิตกาซธรรมชาติขึ้นมาใชอยางตอเนื่อง  ทําใหเกิดอุตสาหกรรมปโตรเคมี
ทางชายฝงตะวันออกของประเทศ โรงแยกกาซของการปโตรเลียมแหงประเทศไทย (ปตท.) ไดนํา
กาซธรรมชาติไปผลิตกาซหุงตมเพื่อใชในประเทศ และปอนเปนวัตถุดิบใหบริษัทปโตรเคมี     และ
อุตสาหกรรมตอเนื่องอื่นๆ

ประเทศไทยไดมอบสัมปทานการสํารวจปโตรเลียมในประเทศครั้งแรกเมื่อป   
พ.ศ. 2505 บริเวณเขตที่ราบสูงโคราช  แตการสํารวจในครั้งนั้นไมประสบความสําเร็จ  ตอมาในป
พ.ศ. 2511 รัฐบาลไดเปดโอกาสใหมีการสํารวจหาแหลงปโตรเลียมในอาวไทย   ความสําเร็จครั้ง
แรกในการสํารวจหาพลังงานเกิดขึ้นในชวงตนป   พ.ศ. 2516  เมื่อมีการคนพบแหลงกาซเอราวัณ
มีการพัฒนาแหลงกาซธรรมชาติ  และวางทอสงกาซนอกฝงจากแหลงเอราวัณไปข้ึนฝงที่จังหวัด
ระยอง  ความยาวของทอประมาณ 425 กิโลเมตร  เร่ิมมีการผลิตกาซธรรมชาติจากแหลงเอราวัณ
คร้ังแรกในเดือนสิงหาคม พ.ศ. 2524  แตปริมาณการผลิตที่ไดต่ํากวาเปาหมายที่ตั้งไวอยางมาก
ทั้งนี้มีสาเหตุมาจากโครงสรางทางธรณีวิทยาของอาวไทยที่สลับซับซอน  และมีความรอนสูงมาก
ทําใหการสํารวจ   การขุดเจาะและการผลิตเปนไปดวยความยากลําบาก  ในชวงตนป พ.ศ. 2525
ปริมาณการผลิตกาซธรรมชาติทั้งหมดทําไดเพียง 120 ลานลูกบาศกฟุตตอวัน   ซึ่งต่ํากวาเปา
หมายที่ตั้งไวคือกวา 200 ลานลูกบาศกฟุตตอวัน  ตอมามีการสงกาซจากแหลงบรรพตมาผลิตที่
แหลงเอราวัณ เมื่อป พ.ศ. 2526 ในชวงตนป พ.ศ. 2528 เร่ิมผลิตกาซจากแหลงปลาทอง และ
แหลงสตูล เมื่อส้ินป พ.ศ. 2528 ปริมาณการผลิตกาซธรรมชาติโดยเฉลี่ยเปน 327 ลานลูกบาศก
ฟุต เมื่อถึงป พ.ศ. 2530 ยอดการผลิตกาซธรรมชาติ  คือ 447 ลานลูกบาศกฟุตตอวัน  และกาซ
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ธรรมชาติเหลวเปน 15,000 บารเรลตอวัน  พ.ศ. 2543  ยอดการผลิตกาซธรรมชาติประมาณ
1,000 ลานลูกบาศกฟุตตอวัน  สวนกาซ ธรรมชาติเหลวประมาณ 41,000 บารเรลตอวัน

สําหรับแหลงเอราวัณที่ตั้งอยูกลางอาวไทยหางจากกรุงเทพฯ ไปทางทิศใต
ประมาณ 500 กิโลเมตร  และ หางจากชายฝงที่ใกลที่สุด  145  กิโลเมตร ซึ่งมีแทนผลิต 4 แทน
แทนผลิตกลาง 1 แทน และแทนที่พักอาศัย 2 แทน จะสามารถทําการผลิตกาซธรรมชาติประมาณ
280 ลานลูกบาศกฟุตตอวัน  และ  กาซธรรมชาติเหลว ประมาณ    14,000       บารเรลตอวัน

สําหรับกระบวนการในการผลิตกาซธรรมชาติอยางคราวๆ คือ  ขั้นแรกจะมีการ
สํารวจโครงสราง ทางธรณีของบริเวณนั้น  ตอมาก็จะทําการกําหนดการวางตําแหนง และลักษณะ
ของหลุมที่จะทําการขุดเจาะ จากนั้นก็ดําเนินการขุดเจาะ แลวในที่สุดก็จะไดกาซธรรมชาติที่ผสม
อยูกับกาซธรรมชาติเหลว สงผานตามทอสงมายังแทนการผลิตเพื่อแยกกาซธรมชาติออกจากกาซ
ธรรมชาติเหลว โดยอาศัยหลักของความหนาแนนที่แตกตางกัน แตกาซธรรมชาติเหลวที่ไดจะยัง
เหลือกาซธรรมชาติปนอยูดวย จากนั้นจะสงกาซธรรมชาติ  และกาซธรรมชาติเหลวนี้ไปยังแทนการ
ผลิตกลาง เพื่อนํากาซธรรมชาติเหลวไปผานกระบวนการแยกกาซธรรมชาติเหลว  (Stabilization
process) เพื่อที่จะแยกกาซธรรมชาติที่ยังปนอยูออก  จากนั้นก็จะดําเนินการสงใหลูกคาคือ ปตท.
ทั้งหมดที่สามารถผลิตได

กระบวนการแยกกาซธรรมชาติออกจากกาซธรรมชาติเหลว (stabilization
process)    จะทําการแยกกาซธรรมชาติ (Light Hydrocarbon, C1 – C4)           ออกจากกาซ
ธรรมชาติเหลว (Heavy Hydrocarbon, C5+)   สาเหตุเนื่องมาจากถามีกาซธรรมชาติปะปนอยู
เมื่อนําไปเก็บในถังเก็บในสภาวะปกติ กาซธรรมชาติเหลานี้ก็จะกลายเปนกาซ ทําใหปริมาณของ
กาซธรรมชาติเหลวภายในถังเก็บลดลง พรอมทั้งทําใหความดันภายในถังเก็บสูงขึ้น       ถามี
ปริมาณของกาซธรรมชาติผสมอยูสูงมาก ก็จะยิ่งทําใหเพิ่มความดันภายในถังใหสูงขึ้นไดมาก และ
อาจเกิดการระเบิดขึ้นได   ดังนั้นจึงตองมีความระมัดระวังในการควบคุมดูแลกระบวนการนี้

ปจจุบันสําหรับแหลงเอราวัณ  พบวามีกาซธรรมชาติ (Light Hydrocarbon) ผสม
อยูในกาซธรรมชาติเหลว ซึ่งจะทําการวัดเปนคาอารวีพี (RVP, Reid  Vapour  Pressure) ไดสงู
กวา 12 psia ซึ่งหมายความวาจะมีการสูญเสียกาซธรรมชาติเหลวสวนหนึ่งไปเปนกาซภายในถัง
เก็บ คาดวาสาเหตุของการมีกาซธรรมชาติปนอยูในกาซธรรมชาติเหลวในระดับนี้ เนื่องมาจาก
เงื่อนไขในการดําเนินกระบวนการแยกกาซธรรมชาติออกจากกาซธรรมชาติเหลวยังไมเหมาะสม
กับสภาวะจริงในปจจุบัน ทําใหเกิดความคิดที่จะหาเงื่อนไขที่เหมาะสมสําหรับกระบวนการนี้เพื่อ
ใหเกิดประสิทธิภาพในการแยกกาซธรรมชาติ  (Light Hydrocarbon) ออกจากกาซธรรมชาติเหลว
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(Heavy Hydrocarbon) เพื่อลดการสูญเสียของกาซธรรมชาติเหลวในสวนนี้  โดยการหาเงื่อนไข
ของกระบวนการที่เหมาะสมที่สุดสําหรับแหลงเอราวัณ

เมื่อพิจารณากระบวนการแยกกาซธรรมชาติเหลว (Stabilization process) ซึ่งจะ
เร่ิมตน โดยการรับกาซธรรมชาติเหลวมาจากแหลงตางๆ มาเก็บในถังเก็บ (Surge Drum)  แลวมี
การสงกาซธรรมชาติเหลวไปยังสเตบิไลเซอร (stabilizer) โดยจะทําการแยกเปน 2 สาย คือ สาย
รอน (Hot Feed)  และ สายเย็น (Cold Feed) โดยจะมีการปอนกลับของกาซธรรมชาติเหลวภาย
ในหอกลั่น (stabilizer)  ในที่สุดก็จะไดผลิตภัณฑยอดหอ เปนกาซธรรมชาติที่จะสงไปรวมกับกาซ
ธรรมชาติที่ไดมากอนหนานี้แลว  อีกสวนก็จะไดผลิตภัณฑกนหอเปนกาซธรรมชาติเหลวที่จะนําไป
เก็บในถังที่เก็บ (tanker)

เงื่อนไขที่มีการปรับเปลี่ยนในกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว คือ

1. อัตราการไหลของกาซธรรมชาติเหลว

2. อัตราสวนการไหลของสายเย็นที่เขาสูหอกลั่น (Stabilizer)

3. อัตราการใหความรอนจากรีบอยเลอร (reboiler)

การเปลี่ยนแปลงของเงื่อนไขเหลานี้ในกระบวนการ ควรจะมีผลตอความสามารถ
ในการแยกกาซธรรมชาติออกจากกาซธรรมชาติเหลว  แตในการเปลี่ยนแปลงเงื่อนไขตางๆ เพื่อ
ศึกษาผลกระทบจากตัวแปรนั้นๆ   จะทําใหการดําเนินงานมีความยุงยาก และ มีความเสี่ยงตอ
กระบวนการผลิตจริง   ดังนั้นการศึกษาในแบบจําลอง จึงเปนหนทางที่สะดวก รวดเร็วและปลอด
ภัยกวา

เพราะฉะนั้นจึงสรางแบบจําลองเลียนแบบ โดยใชชุดเลียนแบบกระบวนการที่มี
ชื่อวาไฮซิส (HYSYS) เพื่อทําการสรางแบบจําลองของกระบวนการแยกกาซธรรมชาติออกจากกาซ
ธรรมชาติเหลว ที่แทนผลิตกลางของแหลงเอราวัณ ซึ่งเปนแทนผลิตกาซธรรมชาติแหงแรกของ
ประเทศไทย โดยบริษัท ยูโนแคลประเทศไทย จํากัด  เพื่อศึกษาถึงผลกระทบเนื่องมาจากตัวแปร
แตละตัวที่กลาวมาขางตน พรอมทั้งหาสภาวะที่เหมาะสมที่สุด ในการดําเนินการเพื่อใหสามารถ
แยกกาซธรรมชาติออกจากกาซธรรมชาติเหลวใหไดอยางมีประสิทธิภาพ



4

รูปที่ 1-1  แสดงที่ตั้งของแหลงกาซธรรมชาติตางๆ ในอาวไทย
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รูปที่ 1-2   กระบวนการในการผลิตกาซธรรมชาติเหลวที่แทนผลิตกลางเอราวัณ

(Stabilization Process)

1.2 ผลงานวิจัยที่เกี่ยวของ

การศึกษาเกี่ยวกับการจําลองและควบคุมหอกลั่นมีอยูเปนจํานวนมาก  เนื่องมา
จากหอกลั่นเปนสวนประกอบที่สําคัญของอุตสาหกรรมปโตรเลียม  และปโตรเคมี  การศึกษาการ
จําลองพลศาสตร   และการควบคุมหอกลั่น ของ Unnop (1994) โดยการสรางโปรแกรมดวยภาษา
ซี ไดทดสอบความถูกตองกับโปรแกรมสําเร็จรูป HYSIM ซึ่งผลที่ไดจากการคํานวณที่สภาวะคงตัว
อุณหภูมิแตละเทรยของหอกลั่นพบวามีความแตกตางกันไมเกิน 3 องศาฟาเรนไฮต  มีการเปรียบ
เทียบโครงสรางการควบคุมหอกลั่นโดยใช MATLAB  ของ Urapong (1995) ไดทําการหาพารา
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มิเตอรตัวควบคุมที่เหมาะสมของโครงสรางการควบคุมที่เลือก และเปรียบเทียบกับเอกสารตีพิมพ
ZN, ISE และ BLT   Somwang (1997) ไดเสนองานวิจัยเรื่องการเลียนแบบเชิงพลวัตของหอกลั่น
โดยใชโปรแกรมสปดอัพ (Speedup) การศึกษาการเลียนแบบและการออปติไมซของระบบเควนซ
โดยใชแอสเพนพลัส (Aspen Plus) ของ Prasaya (1997)  มีการเลียนแบบกระบวนการแยก
ไฮโดรคารบอนชนิดตางๆ  ออกจากกาซธรรมชาติของบริษัทซูโนโค ประเทศแคนาดา  ผลลัพธที่ได
มีความสอดคลองกับผลงานของ Bailey (1993)  ที่ทําการเลียนแบบกระบวนการเดียวกันนี้โดย
โปรแกรม MINOS นอกจากนี้แลวยังศึกษาระบบเควนซ ของโรงงานโอเลฟนสของบริษัทไทยโอเล
ฟนส จํากัด  พบวาผลที่ไดจากแบบจําลองมีคาใกลเคียงกับผลจากกระบวนการจริง   รวมทั้งการ
พัฒนาโปรแกรมเลียนแบบการทํางานของหอกลั่นของ Sutasinee (1996) ดวยภาษาซีพลัสพลัส
(C++) การคํานวณคาคุณสมบัติของสารสามารถเลือกใชสมการสําหรับกาซอุดมคติ หรือกาซจริง
ซึ่งคํานวณโดยเพ็งโรบินสัน (Peng Robinson)  ผลการตรวจสอบคาความแตกตางของอุณหภูมิ
เมื่อเปรียบเทียบกับคาจากหนังสืออางอิงมีคาไมเกิน 0.46% และไมเกิน 1.19% สําหรับโปรแกรม
HYSIM  นอกจากนี้ยังมี Gallier and Kisala (1987) ทําการจําลองกระบวนการโดยใชโปรแกรม
Aspen Plus

1.3 วัตถุประสงค

1. จําลองกระบวนการแยกกาซธรรมชาติออกจากกาซธรรมชาติเหลวที่มีความ
ถูกตอง โดยโปรแกรมจําลองกระบวนการไฮซิส (HYSYS) โดยเปรียบเทียบกับผลของกระบวนการ
ผลิตจริง

2. ศึกษาผลกระทบจากการเปลี่ยนแปลงของตัวแปรที่ควบคุมไดที่มีตอผลิต
ภัณฑโดยชุดเลียนแบบไฮซิส (HYSYS)  ดังนี้

• อัตราการไหลของกาซธรรมชาติเหลว

• อัตราสวนการไหลของสายเย็นที่เขาสูสเตบิไลเซอร (Stabilizer)

• อัตราการใหความรอนจากรีบอยเลอร (reboiler)

3. หาสภาวะที่เหมาะสมในการดําเนินการผลิตกาซธรรมชาติเหลว โดย
โปรแกรมจําลองกระบวนการไฮซิส (HYSYS)



7

1.4 ขอบเขตของงานวิจัย

1. จําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลวของแทนการผลิตกลางเอราวัณ 
โดยโปรแกรมจําลองกระบวนการไฮซิส (HYSYS)

2. หาผลกระทบและความสําคัญตอผลิตภัณฑของตัวแปรตางๆ ในระบบ ดังนี้

• อัตราการไหลของกาซธรรมชาติเหลว

• อัตราการไหลของสายรอนตอสายเย็นที่เขาสูสเตบิไลเซอร (Stabilizer)

• อัตราการใหความรอนจากรีบอยเลอร (Reboiler)

3 หาสภาวะการดําเนินงานที่เหมาะสม โดยการทําออปติไมซกระบวนการ
ผลิตกาซธรรมชาติที่แทนการผลิตกลางเอราวัณ  คํานึงถึงประสิทธิภาพในการแยกกาซธรรมชาติ
และทางดานเศรษฐศาสตรโดยรวม

1.5 ประโยชนที่ไดรับ

1. ไดแบบจําลองที่สามารถอธิบายผลการแยกกาซธรรมชาติออกจากกาซธรรม
ชาติเหลว

2. สามารถบอกแนวโนมที่จะเกิดขึ้นของระบบ    เมื่อมีการเปลี่ยนแปลงตัวแปร
ตางๆ

3. ไดสภาวะที่ เหมาะสมในการดําเนินกระบวนการที่สามารถเพิ่มความ
สามารถในการแยกกาซธรรมชาติออกจากกาซธรรมชาติเหลว



บทที่ 2

หลักการ

2.1 การจําลองและเลียนแบบกระบวนการ

การจําลองและเลียนแบบกระบวนการ  คือ   การแทนกระบวนการผลิตทั้งหมด
ดวยสมการทางคณิตศาสตร โดยจะอาศัยหลักการของสมดุลมวลและสมดุลพลังงาน  แลวทําการ
คํานวณเพื่อหาคําตอบของสมการดวยคอมพิวเตอร  ซึ่งผลลัพธของสมการจะแสดง ถึงผลที่จะเกิด
ขึ้นจริงในกระบวนการนั้นๆ เมื่อดําเนินการดวยเงื่อนไขที่กําหนด  ความถูกตองในการจําลองและ
เลียนแบบจะขึ้นอยูกับ สมการทางคณิตศาสตรที่เปนตัวแทนของระบบวาจะแทนลักษณะทั้งหมดที่
เกิดขึ้นในกระบวนการจริงไดถูกตองหรือไม  และวิธีการที่จะหาคําตอบของสมการเหลานี้  จะขึ้น
อยูกับความถูกตองและแมนยําของวิธกีารทางคณิตศาสตรที่นํามาใชแกปญหา

เนื่องจากภายในกระบวนการจะประกอบดวยหลายยูนิตยอย  แตละยูนิตจะ
สามารถเขียนแทนไดดวยสมการทางคณิตศาสตร ไดแก    สมการดุลมวล    สมการดุลพลังงาน
อัตราการเกิดปฏิกริยา   ตัวแปรตางๆ ในสมการเหลานี้  รวมกับสมการของสารขาเขา และ ขาออก
เงื่อนไขตางๆ เนื่องมาจากขอจํากัดของเครื่องมือ และตัวแปรภายในแตละยูนิต  เปาหมายของการ
จําลองกระบวนการคือ แกสมการในทุกยูนิตในกระบวนการใหดีที่สุด โดยคํานึงถึงความสัมพันธ
ระหวางสมการที่เปนผลลัพธของยูนิตกอน  มาเปนสารขาเขาของยูนิตตอมา    กรณีที่ทําการศึกษา
คือระบบที่มีสภาวะดําเนินการแบบคงตัว (Steady State)

การหาคําตอบของระบบสมการที่เปนตัวแทนสภาวะการดําเนินงานจริงนั้น  มีวิธี
การหาคําตอบทางคณิตศาสตรไดหลายทาง เชน equation-oriented approaches, sequential
modular approach, simultaneous modular approach  เพื่อทํานายพฤติกรรมของระบบทั้ง
หมด โดยการคํานวณจากสมการพื้นฐานของทฤษฎีทางดานเทอรโมไดนามิค ในการศึกษาระบบ
จากการจําลองทางคณิตศาสตรจะตองทําการเลือกทฤษฎีที่เหมาะสมกับระบบที่จะศึกษา เพื่อให
สามารถบอกถึงพฤติกรรมที่จะเกิดขึ้นของระบบใกลเคียงกับส่ิงที่เกิดขึ้นจริงในกระบวนการผลิต 
การเลือกสมการพื้นฐานทางดานเทอรโมไดนามิค คือ การเลือกสมการสภาวะ ตัวอยางของสมการ
ไดแก สมการสภาวะแบบ Kabadi Danner, PRSV, SRK, Sour PR, Sour SRK , Zudketvitch
Joffee แตสําหรับกระบวนการที่ตองการศึกษาจะใชแบบ เพ็งโรบินสัน (PR, Peng Robinson) ซึ่ง
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เหมาะสมกับอุตสาหกรรมทางดานการผลิตกาซธรรมชาติ  และ สามารถทําการศึกษาเงื่อนไขใน
ชวงกวางๆ และมีความนาเชื่อถือในการทํานายคุณสมบัติของระบบไฮโดรคารบอนเกือบทั้งหมด

สําหรับโปรแกรมสําเร็จรูปที่จะนํามาใชในการจําลองและเลียนแบบไฮซิส 
(HYSYS) ของบริษัท Hyprotech Ltd., ประเทศแคนาดา เปนโปรแกรมที่ทําการพัฒนาจาก
โปรแกรมสําเร็จรูปไฮซิม (HYSIM)  มีความถูกตองสูง มีความสะดวกในการใชงาน

2.2 หลักการพื้นฐานที่ใชในการคํานวณเพื่อหาผลลัพธในแบบจําลอง

ในการดุลสมการของมวล และความรอน จะใชอัลกอริธึมของการหาคําตอบแบบ
ไมเปนเชิงเสน (non-linear solution algorithm) โดยจะมีการสรางเซ็ทของตัวแปรที่ไมทราบคา n
ตัว  พรอมทั้งสมการจํานวน n สมการ ที่ไดมาจากขอมูลของสารที่เขามา หรือสารที่ออกไป  โดย
การดุลสมการของมวล และความรอนจะเปนอิสระตอกัน  สมการทางเทอรโมไดนามิคที่เลือกใช
แบบเพ็งโรบินสัน (Peng Robinson) เนื่องจากเหมาะสมสําหรับระบบที่มีองคประกอบของ
ไฮโดรคารบอน ซึ่งเปนองคประกอบหลักของกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว มีความถูกตอง
สูงในชวงการดําเนินการที่สนใจ

สมการดุลมวลสาร

[มวลสารที่สะสมภายในยูนิต] =  [มวลสารที่ไหลเขายูนิต]  –  [มวลสารที่ไหลออกจากยูนิต]

                                          +  [มวลสารที่เกิดขึ้นภายในยูนิต]  –  [มวลสารที่ใชไปภายในยูนิต]

(2.2.1)

สมการดุลพลังงาน

[พลังงานที่สะสมภายในยูนิต] =  [พลังงานที่ไหลเขายูนิต]  –  [พลังงานที่ไหลออกจากยูนิต]

                                           +  [พลังงานที่เกิดขึ้นภายในยูนิต]  –  [พลังงานที่ใชไปภายในยูนิต]

(2.2.2)
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สมการทางเทอรโมไดนามิค

สมการสภาวะแบบเพ็งโรบินสัน  (Peng Robinson)

)()( bVbbVV
a

bV
RTP

−++
−

−
= (2.2.3)

∑
=

=
N

i
iibxb

1
(2.2.3-1)

ci

ci
i P

RTb 077796.0= (2.2.3-2)

∑∑
= =

−=
N

i

N

j
ijjiji Kaaxxa

1 1

5.0 )1()( (2.2.3-3)

icii aa α= (2.2.3-4)

ci

ci
ci P

RT
a

2)(
457235.0= (2.2.3-5)

)1(1 5.05.0
riii Tm −+=α (2.2.3-6)

22699.05422.137646.0 iiim ωω −+= (2.2.3-7)

1log −−= rii Pω (2.2.3-8)

P = ความดัน (psia)

R = คาคงที่ของกาซ     =  10.73    (psia)(ft3)/(lb-mol)( °R)

T = อุณหภูมิ   (°R)

V = ปริมาตร (ft3)

x = อัตราสวนโดยโมล

Tc = Critical Temperature   (°R)
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Pc = Critical Pressure (°R)

Tr = Reduced Temperature  i

ci

T
T

=

Pr = Reduced Pressure  i

ci

P
P

=

ω = Acentric Factor

ความรูเกี่ยวกับหอกลั่น

หอกลั่นเปนยูนิตที่ใชแยกสารผสมที่มีสวนผสมมากกวาสองชนิด  ซึ่งจะ
เปนยูนิตหลักที่สนใจในการศึกษาเรื่องนี้ เพื่อใหผลิตภัณฑที่ควบคุมมีความบริสุทธิ์สูงขึ้น  โดย
อาศัยคุณสมบัติที่แตกตางกันขององคประกอบแตละชนิด คือคุณสมบัติการระเหย (Volatility)  แต
ประสิทธิภาพในการกลั่นจะขึ้นอยูกับคาการระเหยสัมพัทธ (Relative volatility)  ขององคประกอบ
ทั้งหมด      ถาคาการระเหยสัมพัทธมีคาสูงก็จะทําใหสามารถกลั่นไดงาย

      รูปที่  2-1  แสดงโครงสรางของหอกลั่นอยางงาย

V

L D

Reboiler

F

B

CondenserP
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รูปที่ 2-1 แสดงโครงสรางหอกลั่นแบบงาย  ซึ่งประกอบไปดวยเครื่องมือที่สําคัญ
ไดแก  เครื่องควบแนน  (Condenser)  และ รีบอยเลอร (Reboiler) เมื่อสารผสมถูกปอนเขาใน
หอกลั่น  จะไดรับพลังงานความรอนจากรีบอยเลอรทําใหสารผสมกลายเปนไอ  องคประกอบที่มี
น้ําหนักโมเลกุลตํ่ากวาก็จะกลายเปนไอกอน  แลวลอยขึ้นไปยังสวนยอดหอ  บางสวนจะเปนผลิต
ภัณฑยอดหอ (Top Product, D)  สวนที่เหลือจะยอนกลับเขาหอกลั่น  สวนองคประกอบที่มีน้ํา
หนักโมเลกุลสูงกวา  ซึ่งจะมีจุดเดอืดสูง ก็จะสะสมในสวนกนหอ  บางสวนจะกลายเปนผลิตภัณฑ
กนหอ  (Bottom Product, B )  ในแตละเทรยจะมีของเหลวไหลลงมาจากเทรยดานบน  และมีไอ
ข้ึนมาจากเทรยดานลาง  เกิดการถายเทมวลสาร และพลังงาน ระหวางไอกับของเหลวที่ไหลสวน
กัน  องคประกอบที่มีน้ําหนักโมเลกุลเบากวาจะอยูในสวนยอดหอมากกวา  และสัดสวนลดลงเมื่อ
เทรยต่ําลงไป  สวนสารที่มีน้ําหนักโมเลกุลสูงๆ  ก็จะอยูในสวนกนหอมากกวายอดหอ

แตกรณีที่สารมีหลายองคประกอบและมีหลายเทรยในหอกลั่น มีการใชสมมติฐานดังนี้

- เปนการกลั่นแบบตอเนื่อง

- เกิดสมดุลระหวางเฟสในแตละเทรย

- เปนระบบที่คงที่ (Steady State)

- นับเทรยจากคอนเดนเซอรถึงรีบอยเลอร

- ของเหลวและไอจะไหลสวนทางกัน

- ไมเกิดปฎิกิริยาเคมี

ไดแสดงสภาวะและทิศทางการไหลของของเหลวและไอในแตละเทรยจะมี
ลักษณะดังรูป 2-2
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รูปที่  2-2  แสดงการพิจารณาการกลั่นแบบสารมีหลายองคประกอบและมีหลายเทรยในหอกลั่น

สมการดุลมวลสําหรับองคประกอบ i ในเทรยที่ j

0)()(1111 =+−+−++ ++−− ijjjijjjijjijjijj yWVxULzFyVxL (2.2.4)

สมการดุลระหวางเฟสขององคประกอบ i   ในเทรยที่ j

0=− ijijij xKy (2.2.5)

ผลรวมของ Mole fraction ในเทรยที่ j

1
1

1.0 0
c

ij
i

x +
=

− =∑      or (2.2.6)

00.1
1

1 =−∑
=

+

c

i
ijy (2.2.7)

 xij  HLj  yij+1     HVj+1

เทรยที่ j
Tj, Pj

Qj

ความรอนที่ออกไป

Uj

Liquid side streamLj
Vj+1

ไอจากเทรยลาง

สารไหลเขา
Fj  Zij  HFj

Lj-1    xij-1  HLj-1

Wj

Vapor side stream
  yij-1     HVj-1

ของเหลวจากเทรยบนVj
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สมการดุลพลังงานในเทรยที่ j

0)()(1111 =−+−+−++ ++−− jVjjjLjjjFjjVjjLjj QHWVHULHFHVHL (2.2.8)

โดยที่ HL, HV และ HF     เปนเอนทาลปของสารผสม

สมการดุลมวลรวมจะไดวา

1
1

1 )( VUWFVL m

j

m
mmjj −−−+= ∑

=
+ ;   j = 1, 2, 3, …,  N (2.2.9)

การคํานวณเอนทาลปและเอนโทรป

หลักการทางเทอรโมไดนามิคสามารถแสดงคาของเอนทาลป และ เอนโทรป      ดังสมการ
ตอไปนี้

∫
∞

⎥
⎦

⎤
⎢
⎣

⎡
−⎟

⎠
⎞

⎜
⎝
⎛
∂
∂

+−=
− V

V

ID

dvP
T
PT

RT
Z

RT
HH 11 (2.2.10)

∫
∞

⎥
⎦

⎤
⎢
⎣

⎡
−⎟

⎠
⎞

⎜
⎝
⎛
∂
∂

+−=
− V

V

ID

dv
VT

P
RP

PZ
R
SS 11lnln 0 (2.2.11)

จากหลักการทางเทอรโมไดนามิคขางตน สามารถคํานวณคาของเอนทาลป และ เอนโทรป
สําหรับกรณีการเลือกสมการทางเทอรโมไดนามิคแบบเพ็งโรบินสัน ในรูปแบบดังนี้ คือ

เอนทาลป  (Enthalpy)

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
−+
++

⎥⎦
⎤

⎢⎣
⎡ −−−=

−
bV
bV

dt
daTa

bRT
Z

RT
HH ID

)12(
)12(ln

2
11 5.0

5.0

5.1 (2.2.12)
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เอนโทรป (Entropy)

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
−−
++

⎥⎦
⎤

⎢⎣
⎡+−−=

−
BZ
BZ

dt
da

a
T

B
A

P
PBZ

R
SS ID

)12(
)12(ln

2
ln)ln( 5.0

5.0

5.10
0 (2.2.13)

2)(RT
aPA = (2.2.13-1)

RT
bPB = (2.2.13-2)

)1()(
1 1

5.0
ij

N

i

N

j
jiji kaaxxa −= ∑∑

= =

(2.2.13-3)

∑
=

=
N

i
iibxb

1
(2.2.13-4)

icii aa α= (2.2.13-5)

ci

ci
i P

RT
b 077796.0= (2.2.13-6)

ci

ci
ci P

RT
a

2)(
457235.0= (2.2.13-7)

)1(1 5.0
riii Tm −+=α (2.2.13-8)

22699.05422.137646.0 iiim ωω −+= (2.2.13-9)

R = คาคงที่ของกาซ (Ideal Gas constant) =  10.73    (psia)(ft3)/(lb-mol)(°R)

H = เอนทาลป  (Enthalpy)  (Btu/lb)

S =  เอนโทรป  (Entropy)       (Btu/°R)

ID = ที่สภาวะของ Ideal Gas

0 =  ที่สภาวะที่สนใจเปน Reference state
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Fugacity Coefficient ของ เพ็งโรบินสัน

( ) ( ) ( )0.5
0.5 0.5

1.5 0.5
1

2 11ln ln 1 2 1 ln
2 (2 1)

n
i i

i i j j ij
j

V bb bPb aZ Z a x a k
RT b bRT a b V b

ϕ
=

⎡ ⎤+ +⎡ ⎤⎛ ⎞⎛ ⎞ ⎢ ⎥= − − + − − − −⎢ ⎥⎜ ⎟⎜ ⎟ − −⎝ ⎠ ⎢ ⎥⎢ ⎥⎝ ⎠⎣ ⎦ ⎣ ⎦
∑

(2.2.14)

คุณสมบัติทางดานกายภาพและการเคลื่อนที่ของสาร

จากแบบจําลองกระบวนการไฮซิส สามารถหาคุณสมบัติทางกายภาพของสารในระบบได
จากหลักการเหลานี้

ความหนาแนนของของเหลว (Liquid Density)

สําหรับปริมาตรของเหลวที่อ่ิมตัวจะใชสมการสภาวะที่พัฒนาโดย R.W.
Hankinson and G.H. Thomson ซึ่งอธิบายลักษณะของของเหลวโดยดูจากองคประกอบที่เปน
สารบริสุทธิ์แตละชนิด ซึ่งพัฒนาเปน API standard

ในกรณีที่คํานวณความหนาแนนของของเหลวจะใช compressibility factor ของ
สมการสภาวะ  ถามีการจําลององคประกอบขึ้นมาจะหาความหนาแนนจาก

*1.0 / /bulk i ixρ ρ= ∑ (2.2.15)

การอธิบายลักษณะของความหนาแนนจาก bulk density ที่ไดมาจาก
COSTALD equation

ความหนาแนนของไอ (Vapor Density)

การหาความหนาแนนของไอที่อุณหภูมิและความดันหนึ่งๆ  จะคํานวณจาก
compressibility ที่มาจากสมการสภาวะ
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ความหนืด (Viscosity)

สามารถทําการเลือกแบบจําลองที่เหมาะสมกับกรณีที่ทําการศึกษา จาก 3 กรณีที่
มีในไฮซิส (HYSYS) คือ วิธีการปรับปรุงแบบ NBS (Ely and Hanley), Twu’s model, Letsou-
Stiel correlation. ดังนี้

ระบบ เฟสไอ เฟสของเหลว

Light Hydrocarbon (NBP <155 °F) Mod Ely & Hanley Mod Ely & Hanley

Heavy Hydrocarbon (NBP >155 °F) Mod Ely & Hanley Twu

Non-Ideal Chemical Mod Ely & Hanley Mod Letsou-Stiel

ความหนืดสําหรับเฟสของเหลวที่ไมผสมกัน

กรณีที่สารไฮโดรคารบอนไมผสมกับของเหลวอื่น จะคํานวณหาความหนืดโดยใช
กฎการผสม (mixing rules)

− ถาอัตราสวนปริมาตร (volume fraction) ของเฟสไฮโดรคารบอน  มากกวา
หรือ เทากับ 0.33

3.6(1 )oilv
eff oileµ µ −= (2.2.16)

iscosityapparent vµeff =

phasen Hydrocarbo of  viscosityµoil =

oilv  volume fraction  Hydrocarbon phase=
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− ถาอัตราสวนปริมาตร (volume fraction) ของไฮโดรคารบอนเฟส
ต่ํากวา 0.33

2
2

2

0.41 2.5 oil H O
eff oil H O

oil H O

v µ µµ µ
µ µ

⎛ ⎞+
= + ⎜ ⎟+⎝ ⎠

(2.2.17)

iscosityapparent vµ eff =

phasen Hydrocarbo of  viscosityµ oil =

phase Aqueous of  viscosityH2O =µ

phasen Hydrocarbofraction    volumevoil =

สําหรับเฟสที่จําลองขึ้นจะใชการคํานวณดังนี้

MW x MWeff i i=∑ (2.2.19)

( )
ρ

ρeff

i ix
=
∑

1
/ (2.2.20)

c x cp i peff i=∑ (2.2.21)

ความนําความรอน (Thermal Conductivity)

สําหรับระบบไฮโดรคารบอน จะใชหลักการของ Ely and Hanley โดยจะตองการ
ขอมูลของน้ําหนักโมเลกุล, acentric factor และ ความจุความรอนจําเพาะของสารบริสุทธิ์ที่ผสม
อยูแตละตัว



19

แรงตึงผิว  (Surface Tension)

สําหรับระบบไฮโดรคารบอนจะคํานวณจาก Brock, Bird equation โดยแรงตึงผิว
จะขึ้นอยูกับคุณสมบัติ reduced and critical ขององคประกอบ  ดังนี้

bTQTP a
RCC )1(3/13/2 −=σ (2.2.22)

)(dynes/cm2     tension  surface  =σ

281.0)]0.1/(lnT  0.1207[1.0  BR −−+= BRC TPQ     (2.2.22-1)

a = พารามิเตอร ที่ข้ึนอยูกับระบบ

   c ccc 3
3

2
210 ωωω +++=b     (2.2.22-2)

การคํานวณอัตราเร็วของการไหล

อัตราการไหลโดยโมล   (Molar Flow rate)

อัตราการไหลของโมลทั้งหมด = อัตราการไหลของ stream

อัตราการไหลโดยมวล  (Mass Flow)

อัตราการไหลโดยมวล = อัตราการไหลของโมลทั้งหมด x น้ําหนักโมเลกุลของ stream

(2.2.23)
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2.3 วิธีการหาสภาวะที่เหมาะสม

การหาสภาวะที่เหมาะสมสามารถหาไดโดยการใชเทคนิคการออปติไมซ สําหรับ
ชุดเลียนแบบกระบวนการไฮซิส  เมื่อระบบมีคอนสเตรนทเปนอสมการ สามารถเลือกใชเทคนิคการ
ออปติไมซแบบ Box , แบบ Mixed หรือ แบบ SQP

กรณีการศึกษานี้ เลือกการหาเงื่อนไขของสภาวะที่เหมาะสมดวยวิธีของ SQP
(Sequential Quadratic Programming) เพราะเปนเทคนิคการออปติไมซที่มีประสิทธิภาพ หาคํา
ตอบไดรวดเร็วกวาแบบ Box  และ คอนสเตรนทสามารถเปนสมการเชิงเสน หรือ ไมเปนเชิงเสน
และ คอนสเตรนทสามารถอยูในรูปอสมการได ในขณะที่แบบ Box และ แบบ Mix ไมสามารถใช
กบัคอนสเตรนทที่เปนสมการได

การออปติไมซแบบควอดเดรติกตอเนื่อง SQP (Successive Quadratic
Programming ) เปนอัลกอริธึมที่มีอยูในโปรแกรมไฮซิส (HYSYS)         เพื่อหาสภาวะการทํางาน
ที่เหมาะสมกับกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว จุดประสงคเพื่อเพิ่มปริมาณผลิตภัณฑใน
กระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลวสูงสุด โดยที่คา RVP ของกาซธรรมชาติเหลวอยูภายใน
ขอบเขตที่ตองการ

วิธีการ Optimization

ประกอบดวยตัวออปติไมเซอร (Optimizer) ที่จะทําการหาเซ็ทของคาที่ตองการ
(primary variables) ที่มีคาต่ําสุดหรือสูงสุด ข้ึนอยูกับการกําหนดคาออปเจคทีฟฟงกชัน
(Objective Function) และผลจากคาของกระบวนการ (process variables)

min f(x1, x2, x3, …, xn) (2.3.1)

คา x1, x2, x3, …, xn  คือ คาของตัวแปรปรับในกระบวนการ (process variables)

คาที่ตองการ (primary variable (x0)) แตละคา จะคํานวณภายในชวงที่กําหนด

UpperBoundiiLowerBoundi xxx 000 << ,   i  =  1,…,j (2.3.2)
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ภายใตสมการและอสมการของเงื่อนไขตางๆ  (constraints) ในกระบวนการ
ci(y1, y2, y3, … , yn)  = 0  , i  =  1, … , m1 (2.3.3)

ci(y1, y2, y3, … , yn) ≤  0  , i  =  m1+ 1, … , m2 (2.3.4)

ci(y1, y2, y3, … , yn) ≥   0 , i  =  m2 + 1, … , m (2.3.5)

เมื่อฟงกชัน f คือออปเจคทีฟฟงกชัน (Objective function)  ตัวแปร n  คือ จํานวนทั้งหมด
ของคาที่ตองการ (primary variables)  และ    m  คือ จํานวนทั้งหมดของเงื่อนไข (constraints).

คาที่ตองการ (primary variables) จะมีคาในชวงกําหนดต่ําสุด (lower bound)
ถึงคาสูงสุด  (upper bound) ดังนั้นคาทั้งสองจะตองเปนคาที่เชื่อถือได และจะตองกําหนดคาเริ่ม
ตนที่เหมาะสมและเปนไปได

ออปเจคทีฟฟงกชัน (Objective Function)  คือ สมการทางคณิตศาสตรที่จะเปน
ตัวกําหนดสิ่งที่ตองการ  การกําหนดรูปแบบของฟงกชันจะมีความสําคัญในการหาสภาวะที่เหมาะ
สม  สําหรับในงานวิจัยนี้จะกําหนดออปเจคทีฟฟงกชัน (Objective Function) เปนปริมาณของ
กาซธรรมชาติเหลวที่เปนผลิตภัณฑของระบบที่จะสงไปยังถังเก็บ และศึกษาผลกระทบทางดาน
เศรษฐศาสตร

ออปเจคทีฟฟงกชันของกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว

เมื่อกําหนดคุณสมบัติของสารดังรูปที่ 2-3  สามารถเขียนออปเจคทีฟฟงกชันสําหรับระบบ
ที่ทําการศึกษาไดดังนี้

( ) ( ) ( )4 1 2 3 5 1 2 3 7 7, , (1 )A B C A Af x x x x V V V x V V V Vρ ρ ρ= − − + − − − − (2.3.6)

( ) ( ) ( ) ( )( )7 7 8 8 8 0 4 4 4 4 0 6 6 6 6 0
7 7 0

1
p B p p C

p

V V C x T V C T T V C T T x
C T T

ρ ρ ρ ρ= − + − − − +
−

(2.3.7)

เมื่อ    
22 2 1 1H OV x Vρ ρ= และ   ( )3 3 1 1 2 2V y V Vρ ρ ρ= − (2.3.7-1)
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เมื่อ

• ตัวแปรปรับ xA       คือ  อัตราสวนของสายเย็น

• ตัวแปรปรับ  xB    คือ อุณหภูมิของสายรอนที่เขาสูหอกลั่น (°F)

• ตัวแปรปรับ xC   คือ ปริมาณความรอนที่หมอตมใหกับระบบ  (Btu/hr)

ReboilerHeat
Exchanger

Bottom Product

Final Gas

water
+condensate
+gas

Surge Drum
Stabilizer

Gas Recovery
Compressor

Hot  Feed

Tanker

Water

Skimmer

 Gas

Condensate

Top Product

Circulate

Cooler

Cold Feed
V1, ρ1, T1, Cp1

V2, ρ2, T2, Cp2

V3, ρ3, T3, Cp3

V4, ρ4, T4, Cp4

V5, ρ5, T5, Cp5

V6, ρ6, T6, Cp6

V7, ρ7, T7, Cp7

V8, ρ8, T8, Cp8

รูปที่ 2-3    แสดงคุณสมบัติของสารแตละสาย ในสมการแสดงออปเจคทีฟฟงกชันของระบบ
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Vi  คือ อัตราการไหลเชิงปริมาตรของสาร  (ft3/hr)     เมื่อ   i   คือ สารที่กําหนดดังรูปที่ 2-3

ρi  คือ ความหนาแนนของสาร  (lb/ft3)                    เมื่อ   i   คือ สารที่กําหนดดังรูปที่ 2-3

Cpi  คือ ความจุความรอนของสาร  (Btu/lb-°F)       เมื่อ  i   คือ สารที่กําหนดดังรูปที่ 2-3

Ti  คือ อุณหภูมิของสาร  (°F) เมื่อ  i   คือ สารที่กําหนดดังรูปที่ 2-3

T0  คือ อุณหภูมิที่   0  (°F)

สําหรับอสมการของคอนสเตรนทของระบบที่ศึกษาสามารถเขียนไดดังนี้

1. Reid Vapor Pressure ของผลิตภัณฑ < 12 psia

เปนการหาคา vapor pressure ของสารที่อุณหภูมิ 100 °F   จะไดวา

6
6

100 46012
460

P
T

⎛ ⎞+
> ⎜ ⎟+⎝ ⎠

(2.3.8)

เมื่อ      P6  คือ vapor pressure ของสารที่อุณหภูมิ T6         (psia)

T6  คือ อุณหภูมิของสาร      (°F)

2. พลังงานของปม < 1 x 105  Btu/hr

( )5 100
1 10

(%)
out in pump

pump pump

P P V
ρ η
− × ×

× >
×

             (2.3.9)

Pout  คือ ความดันขาออกของสาร  (lbf/ft2)

Pin  คือ ความดันขาเขาของสาร  (lbf/ft2)

Vpump  คือ ปริมาณสารที่ไหลผานปม  (lbm/hr)

ρpump   คือ ความหนาแนนของสารที่ไหลผานปม (lbm/ft3)
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ηpump     คือ ประสิทธิภาพของปม (%)

3. พลังงานของคูลเลอร < 18.4 x 106  Btu/hr

( )618.4 10 P in outVC T Tρ× > − (2.3.10)

ρ คือ ความหนาแนนของสารที่ไหลผานคูลเลอร (lb/ft3)

V  คือ ปริมาณของสารที่ไหลผานคูลเลอร  (ft3/hr)

Cp  คือความจุความรอนของสารที่ไหลผานคูลเลอร  (Btu/lb-°F)

Tin  คือ อุณหภูมิของสารที่ไหลเขาคูลเลอร  (°F)

Tout  คือ อุณหภูมิของสารที่ไหลออกจากคูลเลอร (°F)

4. พลังงานของคอนเพลสเซอร < 2.8 x 106  Btu/hr

( ) ( )6
8 8 8 8 0 7 7 7 7 02.8 10 p pV C T T V C T Tρ ρ× > − − − (2.3.11)

ρ7, ρ8  คือ ความหนาแนนของกาซที่ไหลเขาและออกคอมเพลสเซอรตามลําดับ (lb/ft3)

V7, V8  คือ ปริมาณของกาซที่ไหลเขาและออกคอมเพลสเซอรตามลําดับ  (ft3/hr)

Cp7,Cp8 คือ ความจุความรอนของกาซที่ไหลเขาและออกคอมเพลสเซอรตามลําดับ
(Btu/lb-°F)

T7 , T8  คือ อุณหภูมิของกาซที่ไหลเขาและออกคอมเพลสเซอรตามลําดับ  (°F)
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5. พลังงานของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน < 15.3 x 106  Btu/hr

6
615.3 10 ( )outUA T T× > − (2.3.12)

UA คือ ความสามารถในการแลกเปลี่ยนความรอนของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน (Btu/°F-hr)
สามารถหาไดจากการจําลองกระบวนการผลิตจริง

T6  คือ อุณหภูมิขาเขาทางดาน Tube ของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน  (°F)

Tout คือ อุณหภูมิขาออกทางดาน Tube ของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน  (°F)

อัลกอริธึมของการออปติไมซ  (Optimization Algorithm)

อัลกอริธึมของการออปติไมซแบบควอเดรติกตอเนื่อง  จะทําการประมาณคา
ของออปเจคทีฟฟงกชัน (Objective Function)  อยูในรูปควอดเดรติกฟงกชัน (quadratic
function) ของตัวแปรที่อยูใกลกับคาเริ่มตน สวนคาเงื่อนไข (constraints) จะกําหนดในรูปสมการ
เชิงเสนของตัวแปรที่อยูใกลคาเริ่มตน ทําใหสามารถคํานวณไดเหมือนกับ โปรแกรมควอดเดรติก
(quadratic programming)   

ขอดีของวิธีการออปติไมซแบบควอเดรติกตอเนื่อง

1. สามารถออปติไมซระบบที่มีฟงกชันในการคํานวณอยางมีประสิทธิภาพ

2. สามารถใชกับคอนสเตรนทที่เปนสมการและอสมการได
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ขั้นตอนของอัลกอริธึม SQP

1. กําหนดคาเริ่มตนใหกับตัวแปรปรับ

2. คํานวณหาคาของออปเจคทีฟฟงกชัน

3. ตรวจสอบคาออปเจคทีฟฟงกชันวาเปนคาสูงสุดหรือไม และตรวจสอบวา
เงื่อนไขของคอนสเตรนทเปนไปตามที่กําหนดหรือไม  ถาใชหยุดการทํางาน ถาไมใชใหทําขอที่ 4

4. คํานวณหา step size หรือจุดที่จะทําการคํานวณตอไป

5. คํานวณคาตัวแปรที่จุดตอไป

6. กลับไปคํานวณที่ขอ 2 อีกครั้ง

จากขั้นตอนของอัลกอริธึม SQP ขางตน จะมีการนําวิธีการทางคณิตศาสตรมาประยุกตใช
เพื่อหาคําตอบดังนี้

ข้ันตอนที่ 1 กําหนดคาเริ่มตน จากเงื่อนไขการทํางานปกติ
ข้ันตอนที่ 2 หาคําตอบโดยวิธี Quadratic Programming และ Larangian
ข้ันตอนที่ 3 ใชเงื่อนไขของ Karush-Kunhn-Tucker condition (KTC)
ข้ันตอนที่ 4 และ 5 การคํานวณหา step size และคาตัวแปรที่จุดตอไป สามารถคํานวณ
ไดจาก Penalty Function และ line search algorithm

วิธีการทางคณิตศาสตรสําหรับ SQP (Successive Quadratic Programming)
สําหรับระบบสมการไมเปนเชิงเสน   สามารถหาคําตอบดววิธีแกปญหาตามลําดับของ

quadratic programming approximation  ซึ่งประกอบไปดวยสมการทางคณิตศาสตรเหลานี้

สําหรับระบบที่มีคอนสเตรนทชนิดที่เปนสมการและอสมการ

 Minimize:      f(x) (2.3.13)
Subject to:     g(x)  = b           and      uxl ≤≤
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สมการ Lagrangian function
( ) ( ) ( )( )bxgxfxL T −+= λλ, (2.3.14)

สมการ Karash Kunch Tucker Condition (KTC)

( ) ( ) 0
1

=∇+∇=∇ ∑
=

xgxfL i

m

i
ix λ (2.3.15)

( ) bxg = (2.3.16)

สมการที่ (2.3.15), (2.3.16) จะเปนเซทของ (n+m)
Assume   - เดาคาเริ่มตนที่ ( )λ,x  เพื่อแกสมการที่ (2.3.15), (2.3.16) ดวยวิธีของนิวตัน  แทนคา
ของสมการดวยการประมาณคาเทรเลอรซีรีสอันดับหนึ่งของ ( )λ,x  การ Linearization สมการ
(2.3.15) บน ( )λ,x

02 =∆∇+∆∇+∇ λT
xx gxLL (2.3.17)

สมการ (2.3.16) จะเขียนไดวา                   0=∆∇+ xgg (2.3.18)

สมการที่ (2.3.17), (2.3.18) สามารถหาคาที่  ( )λ,x  และ  g∇  เปน Jacobian matrix ของ g
และ  Lx

2∇  เปน Hessian matrix ของ Lagrangian

( ) ( )2 2 2

1
( , )

m

x i i
i

L x f x g xλ λ
=

∇ = ∇ + ∇∑ (2.3.19)

จัดรูปใหเปน quadratic programming problem
Minimize:         21

2
T T

xL x x L x∇ ∆ + ∆ ∇ ∆ (2.3.20)
Subject to: 0=∆∇+ xgg (2.3.21)
และ uxxl ≤∆+≤
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คูณดวย  Lagrange multipliers ของ  λ∆   จะได Lagrangian สําหรับ QP คือ

( ) ( )xggxLxxLxL T
x

TT ∆∇+∆+∆∇∆+∆∇=∆∆ λλ 2
1 2

1, (2.3.22)

การประมาณคาโดย  Hessian สราง QP subproblem

( )BxQP ,
1
2

T TL x x B x∇ ∆ + ∆ ∆ (2.3.23)

gxg −∆∇   และ     uxxl ≤∆+≤ (2.3.24)

The SQP line search
เปนการหาคาของ step size  )(α     โดยการใช Penalty Function

( )∑
=

−+=
m

i
iii bxgwxfwxP

1
)(),( (2.3.25)

แตละคอนสเตรนทจะมีคาของ penalty weight , wi   แตกตางกันไป  การหาคา step size จะทํา
การหาคาต่ําสุดของสมการนี้

( ) ( )wxxPr ,∆+= αα (2.3.26)
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รูปที่ 2-4 แสดงโครงสรางของการออปติไมซแบบ SQP

ไมใช

เร่ิมตน

ออปติไมเซอร
คํานวณคาของออปเจคทีฟฟงกชัน

ตรวจสอบวาเปนคาต่ําสุดหรือไม
และ

ตรวจสอบวาเปนไปตามเงื่อนไขหรือไม หยุดการทํางานใช

คํานวณหา step size

คํานวณหาคาตัวแปรปรับคาใหม



บทที่ 3

กรณีศึกษา

การศึกษาแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลวของบริษัทยูโนแคล 
ไทยแลนด จํากัด ที่แทนการผลิตกลางเอราวัณ กรณีแรกศึกษาถึงผลกระทบตอสมบัติของผลิต
ภัณฑ และปริมาณพลังงานที่ใชภายในระบบ เนื่องมาจากการเปลี่ยนแปลงเงื่อนไขการผลิตกาซ
ธรรมชาติเหลวจากตัวแปรปรับที่มีอยู ทําใหมีความเขาใจถึงผลกระทบจากการปรับตัวแปรปรับแต
ละตัวอยางชัดเจน  กรณีที่สอง  มีจุดประสงคเพื่อใหปริมาณผลิตภัณฑสูงสุด     และสามารถควบ
คุมคา Reid Vapor Pressure ใหอยูภายในมาตรฐานการผลิต โดยใชการออปติไมซเพื่อหาเงื่อนไข
ที่เหมาะสมสําหรับตัวแปรปรับที่มีอยูของกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว    ซึ่งมีรายละเอียด
การศึกษาดังแสดงตอไปนี้

3.1 รายละเอียดกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว

กระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลวของบริษัท ยูโนแคลไทยแลนด จํากัด จะนํา
กาซธรรมชาติขึ้นมาจากแหลงกาซธรรมชาติใตดิน แลวสงผานทอมายังแทนการผลิตกลางเพื่อทํา
การแยกระหวางกาซธรรมชาติและกาซธรรมชาติเหลวในขั้นแรกที่ถังแยก (Surge Drum) เพื่อทํา
การแยกโดยอาศัยความหนาแนนที่ตางกันระหวางกาซธรรมชาติ กาซธรรมชาติเหลว และ น้ําซึ่งจะ
มีปะปนมาในปริมาณไมมากนัก กาซธรรมชาติเหลวจะถูกแบงออกเปนสายรอนและสายเย็น โดย
สายรอนจะนําไปแลกเปลี่ยนความรอนกับผลิตภัณฑที่ไดจากหอกลั่น (Stabilizer) แลวจึงสงไป
เปนสายปอนเขาที่เทรย 14 ของหอกลั่น สวนสายเย็นจะเปนสายปอนเขาของเทรยที่ 1 ของหอกลั่น
ผลิตภัณฑกนหอของหอกลั่นจะถูกสงไปยังเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแลวสงไปยังเครื่องทําความ
เย็นกอนที่จะสงไปยังถังเก็บ
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3.2 แบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว

แบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว ดังแสดงในรูปที่ 3-1  ประกอบดวย

• ถังแยก (Surge Drum) 1 ถัง

• เครื่องแลกเปลี่ยนความรอน (Heat Exchanger) 2  เครื่อง

• หอกลั่น (Stabilizer) 1 หอ

• ปม (Pump) 1 เครื่อง

• หมอตม (Reboiler) 1 เครื่อง

• ถัง Adia, V-101, V-102   3 ถัง

• เครื่องทําความเย็น (Cooler) 1 เครื่อง

• คอมเพลสเซอร (Compressor) 2 เครื่อง

ขอมูลของยูนิตในกระบวนการผลิตจริง

ถังแยก (Surge Drum) เปนของบริษัท CE NATCO  สามารถแยกระหวางกาซ
และของเหลว 2 ชนิด ตามความหนาแนนของสารขนาดเสนผาศูนยกลาง 6 ฟุต ยาว 20 ฟุต

เครื่องแลกเปลี่ยนความรอน เปนแบบ Shell and Tube ของบริษัท Applied
Engineer ขนาดเสนผาศูนยกลาง 2 ฟุต ยาว  21 ฟุต เพื่อแลกเปลี่ยนความรอนระหวางผลิตภัณฑ
กับสายรอน

หอกลั่น (Stabilizer) เปนของบริษัท CE NATCO ขนาดเสนผาศูนยกลาง 5 ฟุต
สูง 44 ฟุต เพื่อเปนการแยกระหวางกาซธรรมชาติ และกาซธรรมชาติเหลว

หมอตม (Reboiler) เปนของบริษัท CE NATCO เพื่อใหความรอนกับหอกลั่น

ปม (Pump) เปนของ Wilson-Snyder เพื่อเพิ่มความดันใหสารปอนกลับ

เครื่องทําความเย็น (Cooler) เพื่อลดอุณหภูมิของผลิตภัณฑ

คอมเพลสเซอร (Compressor) เพื่อเพิ่มความดันใหถังกาซที่จะสงไปยังกระบวน
การอื่น
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รูปที่ 3-1 แบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลวที่แทนผลิตกลางเอราวัณ
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ตารางที่ 3-1 องคประกอบของสายปอนเขาระบบการผลิตกาซธรรมชาติเหลว

สาร โมลเปอรเซนต       (Mole %)
H2O 0.32
CO2 9.22
Nitrogen 0.11
Methane 20.11
Ethane 9.54
Propane 9.38
i-Butane 3.34
n-Butane 3.69
i-Pentane 2.10
n-Pentane 1.25
n-Hexane 2.37
n-Heptane 7.89
n-Octane 10.50
n-Nonane 7.42
C10+* 12.76

Total 100.00

C10+*  คือ กลุมของสารที่มีองคประกอบของคารบอนต้ังแต 10 โมเลกุลข้ึนไป

โดยมีสมมติฐาน

− น้ําหนักโมเลกุล เทากับ 148.12 กรัม ตอ โมล

− จุดเดือดที่ความดันบรรยากาศ เทากับ 360 °F

หมายเหตุ

• ปริมาตรการวัด       1    บารเรล   =     159   ลิตร

• สารปอนในกรณีศึกษา คือ สารที่ปอนเขาถังแยก (Surge Drum)
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3.3 ผลการจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว

ตารางที่ 3-2 ผลเปรียบเทียบกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว และการจําลองกระบวนการผลิต
กาซธรรมชาติเหลวโดยโปรแกรมไฮซิส

Unocal's Work Hysys Result Difference (%)

Surge Drum

Temperature ( °F) 79.5 79.5 0.0%
Pressure (psig) 255.0 255.0 0.0%
Gas Flow (mmscfd) None 8.712
Cold Feed (bbl) 2089 2079 0.5%
Hot Feed (bbl) 18769 18713 0.3%

H/X-A (Heat Exchanger)

Feed Inlet Temperature (°F) 156.0 156.0 0.0%
Feed Inlet Pressure (psig) 179.0 179.0 0.0%
Feed Outlet Temperature (°F) 195.0 195.0 0.0%
Feed Outlet Pressure (psig) 167.0 167.0 0.0%
Product Inlet Temperature (°F) 332.0 332.0 0.0%
Product Inlet Pressure (psig) 168.0 168.0 0.0%
Product Outlet Temperature (°F) 263.0 263.0 0.0%
Product Outlet Pressure (psig) 150.0 150.0 0.0%
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ตารางที่ 3-2 (ตอ)  ผลเปรียบเทียบกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว และการจําลองกระบวน
การผลิตกาซธรรมชาติเหลวโดยโปรแกรมไฮซิส

Unocal's Work Hysys Result Difference (%)

H/X-B (Heat Exchanger)

Feed Inlet Temperature (°F) 77.0 77.0 0.0%
Feed Inlet Pressure (psig) 183.0 183.0 0.0%
Feed Outlet Temperature (°F) 156.0 156.0 0.0%
Feed Outlet Pressure (psig) 179.0 179.0 0.0%
Product Inlet Temperature (°F) 263.0 263.0 0.0%
Product Inlet Pressure (psig) 150.0 150.0 0.0%
Product Outlet Temperature (°F) 184.0 184.0 0.0%
Product Outlet Pressure (psig) 146.0 146.0 0.0%

Stabilizer

Top Temperature (°F) 158.0 158.5 0.3%
Top Pressure (psig) 159.0 159.0 0.0%
Bottoms Temperature (°F) 345.0 345.3 0.1%
Bottoms Pressure (psig) 162.0 162.0 0.0%
Gas Flow (mmscfd) 6.200 6.225 0.4%
Stabilized Product (bbl/day) 17006 17000 0.0%

Reboiler

Condensate Flow (bbl/day) 18365 17997 2.0%
Condensate Inlet Pressure (psig) 180.0 180.0 0.0%
Condensate Inlet Temperature (°F) 222.0 220.7 0.6%
Condensate Outlet Pressure (psig) 175.0 175.0 0.0%
Condensate Outlet Temperature (°F) 359.0 363.0 1.1%
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ตารางที่ 3-2 (ตอ)  ผลเปรียบเทียบกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว และการจําลองกระบวน
การผลิตกาซธรรมชาติเหลวโดยโปรแกรมไฮซิส

Unocal's Work Hysys Result Difference (%)

Cooler

Inlet Temperature (°F) 147.0 147.0 0.0%
Inlet Pressure (psig) 142.0 142.0 0.0%
Outlet Temperature (°F) 90.0 90.0 0.0%
Outlet Pressure (psig) 133.0 133.0 0.0%

หมายเหตุ

• สารปอน = 24,850 บารเรลตอวัน
• Unocal’s Work  คือ ผลของกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลวของบริษัทยูโนแคล ไทย

แลนด ที่แทนผลิตกลางเอราวัณ
• Hysys Result คือ ผลของการจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลวโดยโปรแกรมไฮซิส
• Difference (%) คือ  เปอรเซนตความแตกตางระหวาง Unocal’s Work และ Hysys Result

Difference = ( | Unocal’s Work – Hysys Result | x 100 ) / Unocal’s Work

• E-Pump คือ ปริมาณพลังงานที่ปมใช (Btu/hr)

• E_REB  คือ ปริมาณพลังงานที่หมอตมใช (Btu/hr)

• E-Cooler  คือ ปริมาณพลังงานที่คูลเลอรใช (Btu/hr)

• E-Comp1  คือ ปริมาณพลังงานที่คอมเพลสเซอรตัวที่ 1ใช (Btu/hr)

• E-Comp2  คือ ปริมาณพลังงานที่คอมเพลสเซอรตัวที่ 2ใช (Btu/hr)
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3.4 ผลการศึกษาตัวแปรตางๆ ในระบบจากแบบจําลอง

3.4.1 ตัวแปรตัวที่ 1  อัตราการไหลของกาซธรรมชาติเหลวเขาสูระบบ
(CSDFEED)

จากแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว จะมีการเปลี่ยนแปลงอัตรา
การไหลของสายปอนเขาในระบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว แลวศึกษาผล
กระทบตออัตราการไหล และ คา RVP ของผลิตภัณฑ รวมทั้งพลังงานที่ปอนเขาสูระบบ ดังแสดง
ในตาราง

สมมติฐานในการศึกษาการเปลี่ยนแปลงปริมาณสารปอนของระบบ

− อุณหภูมิ และความดันของสารปอนที่เขาสูถังแยกไมเปลี่ยนแปลง

− อัตราสวนของสายเย็นคงที่

− ปริมาณความรอนในการแลกเปลี่ยนของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนคงที่

− อุณหภูมิสารที่ไหลผานดาน Shell Side ของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนคงที่

− ความดันยอดหอและกนหอของหอกลั่นคงที่

− ความดันขาออกของปมคงที่

− ปริมาณความรอนที่ไดจากหมอตม Reboiler คงที่

− ผลิตภัณฑที่ไดมีอุณหภูมิและความดันคงที่

− กาซธรรมชาติที่ออกจากระบบมีความดันคงที่

− ปริมาณพลังงานความรอนที่สูญเสียที่ Lostheat-1 และ Lostheat-2 เปนไป
ตามตาราง ข -1 ภาคผนวก ข.
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ตารางที่ 3-3  สภาวะของแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว กรณีศึกษาการเปลี่ยน
แปลงปริมาณสายปอนของระบบ

กรณีที่ 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12
CSDFEED (bbl/d) 14000 15000 16000 17000 18000 19000 20000 21000 22000 23000 24000 25000

Surge Drum
Temperature (°F) 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5
Pressure (psig) 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0
Gas Flow (mmscfd) 4.908 5.259 5.609 5.960 6.310 6.661 7.011 7.362 7.713 8.063 8.414 8.764
Cold Feed (bbl/day) 1171 1255 1339 1422 1506 1590 1673 1757 1841 1924 2008 2092
Hot Feed (bbl/day) 10543 11296 12049 12802 13555 14308 15061 15814 16567 17320 18073 18826

H/X-A
Feed Inlet Temperature (°F) 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0
Feed Inlet Pressure (psig) 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0
Feed Outlet Temperature (°F) 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0
Feed Outlet Pressure (psig) 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0
Product Inlet Temperature (°F) 438.3 425.1 412.8 401.5 391.1 381.6 373.0 365.0 357.7 350.9 344.6 338.8
Product Inlet Pressure (psig) 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0
Product Outlet Temperature (°F) 200.5 205.7 211.0 216.3 221.7 227.0 232.3 237.4 242.5 247.4 252.3 257.1
Product Outlet Pressure (psig) 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0

H/X-B
Feed Inlet Temperature (°F) 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0
Feed Inlet Pressure (psig) 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0
Feed Outlet Temperature (°F) 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0
Feed Outlet Pressure (psig) 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0
Product Inlet Temperature (°F) 200.5 205.7 211.0 216.3 221.7 227.0 232.3 237.4 242.5 247.4 252.3 257.1
Product Inlet Pressure (psig) 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0
Product Outlet Temperature (°F) 143.9 148.6 152.7 156.5 159.9 163.2 166.4 169.5 172.5 175.4 178.3 181.1
Product Outlet Pressure (psig) 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0

Stabilizer
Top Temperature (°F) 303.6 280.3 260.0 242.2 226.6 212.7 200.5 179.7 179.7 171.1 163.5 156.9
Top Pressure (psig) 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0
Bottoms Temperature (°F) 444.9 431.3 418.7 407.3 396.8 387.3 378.6 370.6 363.3 356.5 350.2 344.4
Bottoms Pressure (psig) 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0
Gas Flow (mmscfd) 5.900 5.767 5.702 5.683 5.697 5.735 5.789 5.853 5.930 6.015 6.105 6.199
Stabilized Product (bbl/day) 7150 8278 9311 10280 11204 12096 12965 13816 14655 15484 16304 17118

Reboiler
Condensate Flow (bbl/day) 12657 12835 13139 13536 14000 14512 15059 15632 16226 16835 17456 18088
Condensate Inlet Pressure (psig) 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0
Condensate Inlet Temp. ( °F) 329.7 305.1 285.8 270.7 258.8 249.4 241.9 235.8 230.8 226.7 223.1 220.1
Condensate Outlet Press. (psig) 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0
Condensate Outlet Temp (°F) 476.0 460.1 445.6 432.6 420.8 410.1 400.3 391.3 383.1 375.5 368.5 362.0

Cooler
Inlet Temperature (°F) 129.3 135.6 140.6 145.0 149.0 152.6 156.1 159.5 162.6 165.7 168.7 171.6
Inlet Pressure (psig) 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0
Outlet Temperature (°F) 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0
Outlet Pressure (psig) 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0
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ตารางที่ 3-4    เงื่อนไขของแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว กรณีศึกษาการเปลี่ยน
แปลงปริมาณของสายปอนเขา (CSDFEED)

ตัวแปรปรับ
กรณีที่

สารปอน
(bbl/d) A B C

1 14000 0.10 195.0 1.91 x 107

2 15000 0.10 195.0 1.91 x 107

3 16000 0.10 195.0 1.91 x 107

4 17000 0.10 195.0 1.91 x 107

5 18000 0.10 195.0 1.91 x 107

6 19000 0.10 195.0 1.91 x 107

7 20000 0.10 195.0 1.91 x 107

8 21000 0.10 195.0 1.91 x 107

9 22000 0.10 195.0 1.91 x 107

10 23000 0.10 195.0 1.91 x 107

11 24000 0.10 195.0 1.91 x 107

12 25000 0.10 195.0 1.91 x 107

กําหนดใหตัวแปรปรับ

A = อัตราสวนของสายเย็นที่ไหลเขาสูหอกลั่น

B = อุณหภูมิของสายรอนที่เขาสูหอกลั่น (°F)

C = ปริมาณพลังงานความรอนจากหมอตม (Reboiler) (Btu/hr)
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ตารางที่ 3-5    ผลของกรณีศึกษาการเปลี่ยนแปลงอัตราการไหลของสายปอนเขาที่มีตอผลิตภัณฑ
และพลังงานในแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว
ผลิตภัณฑ พลังงานที่เขาสูระบบ (Btu/hr)

กรณีที่ ปริมาณ
(bbl/d)

RVP
(PSIA)

E-Pump
(x 104)

E_REB
(x 107)

E-Cooler
(x 106)

E-Comp1
(x 106)

E-Comp2
(x 106)

Total
(x 107)

1 7150 7.84 1.63 1.91 1.55 1.31 1.63 2.36
2 8278 8.98 1.61 1.91 2.08 1.26 1.64 2.41
3 9311 10.14 1.62 1.91 2.60 1.24 1.65 2.46
4 10280 11.26 1.65 1.91 3.12 1.22 1.67 2.52
5 11204 12.35 1.68 1.91 3.65 1.21 1.70 2.57
6 12096 13.38 1.73 1.91 4.19 1.20 1.73 2.63
7 12965 14.35 1.78 1.91 4.75 1.19 1.76 2.69
8 13816 15.28 1.84 1.91 5.32 1.19 1.80 2.75
9 14655 16.16 1.90 1.91 5.91 1.19 1.84 2.81
10 15484 16.99 1.96 1.91 6.51 1.20 1.88 2.87
11 16304 17.78 2.03 1.91 7.13 1.20 1.92 2.94
12 17118 18.53 2.10 1.91 7.77 1.21 1.97 3.01

จากการศึกษาแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว กรณีอัตราการ
ไหลของสายปอนเขาเปลี่ยนแปลง พบวาเมื่ออัตราการไหลของสารปอนเพิ่มข้ึนทําใหคา RVP ของ
ผลิตภัณฑสูงขึ้น  เมื่อสารปอนตั้งแต 18,000 บารเรลตอวันขึ้นไป พบวาคา RVP จะสูงกวา 12
psia ซึ่งสูงเกินกวามาตรฐานการผลิต และมีการใชพลังงานเพิ่มข้ึนแปรผันโดยตรงกับปริมาณสาร
ปอน
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CSDFEED & RVP
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รูปที่ 3-2  แสดงความสัมพันธระหวางอัตราการไหลของสายปอนเขา (CSDFEED) และ คา Reid
Vapor Pressure ของผลิตภัณฑ
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รูปที่ 3-3  แสดงความสัมพันธระหวางอัตราการไหลของสายปอน (CSDFEED) และ พลังงานที่
ปอนเขาระบบ
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ตารางที่ 3-6    เปอรเซนตของกรณีศึกษาการเปลี่ยนแปลงอัตราการไหลของสายปอนเขาที่มีตอ
ผลิตภัณฑและพลังงานในแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว

กรณีที่ เปอรเซนต
ปริมาณ
สารปอน

เปอรเซนต
ปริมาณ
ผลิตภัณฑ

เปอรเซ็นต RVP
ของผลิตภัณฑ

เปอรเซ็นต
พลังงาน

1 56% 51% 42% 78%
2 60% 55% 48% 80%
3 64% 58% 55% 82%
4 68% 60% 61% 84%
5 72% 62% 67% 85%
6 76% 64% 72% 87%
7 80% 65% 77% 89%
8 84% 66% 82% 91%
9 88% 67% 87% 93%

10 92% 67% 92% 95%
11 96% 68% 96% 98%
12 100% 68% 100% 100%

หมายเหตุ

− เปอรเซนตปริมาณสารปอนเปรียบเทียบกับกรณีที่ 12    ปริมาณสารปอน 25,000
บารเรลตอวัน

− เปอรเซนตปริมาณผลิตภัณฑเปรียบเทียบกับปริมาณสารปอนในแตละกรณี

− เปอรเซ็นต RVP ของผลิตภัณฑเปรียบเทียบกับกรณีที่ 12 คา RVP ของผลิตภัณฑ
18.53 psia

− เปอรเซ็นตพลังงานเปรียบเทียบกับกรณีที่ 12  ปริมาณพลังงานที่ใชทั้งหมด 30.1 x
106 Btu/hr
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รูปที่ 3-4  แสดงความสัมพันธระหวางเปอรเซนตของอัตราการไหลของสายปอนเขา (CSDFEED)
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รูปที่ 3-5  แสดงความสัมพันธระหวางเปอรเซนตอัตราการไหลของสายปอน CSDFEED และ    
พลังงานที่ปอนเขาระบบ
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3.4.2 ตัวแปรตัวที่ 2  อัตราสวนของสายเย็น

ศึกษาการเปลี่ยนแปลงของอัตราสวนของสายเย็นในแบบจําลองกระบวนการ
ผลิตกาซธรรมชาติเหลว วามีผลกระทบอยางไรตอผลิตภัณฑของระบบ ดังแสดงในตาราง

สมมติฐานในการศึกษาการเปลี่ยนแปลงอัตราสวนของสายเย็น

− สารปอนมีปริมาณ, อุณหภูมิ และความดันคงที่

− อุณหภูมิของดาน Shell Side ของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนคงที่

− ความสามารถในการแลกเปลี่ยนความรอนของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน
คงที่

− ความดันยอดหอและกนหอของหอกลั่นคงที่

− ความดันขาออกของปมคงที่

− ปริมาณความรอนจากหมอตมคงที่

− Heatlost-1 และ Heatlost-2 มีคาคงที่

− อุณหภูมิ และความดันของผลิตภัณฑคงที่

− กาซธรรมชาติที่ออกจากระบบมีความดันคงที่
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ตารางที่ 3-7  สภาวะของแบบจําลองกระบวนการผลิตเมื่อมีการเปลี่ยนแปลงอัตราสวนของสาย
เย็นสูหอกลั่น

กรณีที่ 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
ColdFeed Ratio 0.02 0.04 0.06 0.08 0.10 0.12 0.14 0.16 0.18 0.20 0.22

Surge Drum

Temperature (°F) 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5

Pressure (psig) 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0

Gas Flow (mmscfd) 8.712 8.712 8.712 8.712 8.712 8.712 8.712 8.712 8.712 8.712 8.712

Cold Feed (bbl/day) 416 832 1248 1663 2079 2495 2911 3327 3743 4159 4574

Hot Feed (bbl/day) 20377 19961 19545 19129 18713 18298 17882 17466 17050 16634 16218

H/X-A

Feed Inlet Temperature (°F) 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0

Feed Inlet Pressure (psig) 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0

Feed Outlet Temperature (°F) 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0

Feed Outlet Pressure (psig) 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0

Product Inlet Temperature (°F) 334.4 334.8 335.2 335.5 335.7 334.9 333.5 331.8 329.9 327.8 325.4

Product Inlet Pressure (psig) 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0

Product Outlet Temperature (°F) 260.9 260.5 260.2 259.9 259.7 260.4 261.6 263.2 264.9 266.8 269.1

Product Outlet Pressure (psig) 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0

H/X-B

Feed Inlet Temperature (°F) 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0

Feed Inlet Pressure (psig) 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0

Feed Outlet Temperature (°F) 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0

Feed Outlet Pressure (psig) 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0

Product Inlet Temperature (°F) 260.9 260.5 260.2 259.9 259.7 260.4 261.6 263.2 264.9 266.8 269.1

Product Inlet Pressure (psig) 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0

Product Outlet Temperature (°F) 176.1 177.5 179.0 180.6 182.4 184.5 186.8 184.0 187.5 185.4 183.1

Product Outlet Pressure (psig) 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0

Stabilizer

Top Temperature (°F) 237.3 218.8 199.3 178.7 158.5 141.3 130.5 122.5 116.8 112.0 107.4

Top Pressure (psig) 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0

Bottoms Temperature (°F) 344.3 344.6 345.0 345.2 345.3 344.5 343.0 341.2 339.3 337.2 334.8

Bottoms Pressure (psig) 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0

Gas Flow (mmscfd) 6.603 6.527 6.442 6.329 6.225 6.047 5.903 5.773 5.660 5.550 5.424

Stabilized Product (bbl/day) 16530 16619 16726 16852 17000 17138 17262 17372 17469 17557 17648

Reboiler
Condensate Flow (bbl/day) 17572 17649 17743 17856 17997 18147 18309 18469 18624 18777 18938

Condensate Inlet Pressure (psig) 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0

Condensate Inlet Temp. ( °F) 216.2 217.2 218.3 219.5 220.1 221.1 221.0 220.5 219.9 219.1 218.0

Condensate Outlet Press. (psig) 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0

Condensate Outlet Temp (°F) 362.5 362.7 362.9 363.1 362.9 362.1 360.5 358.6 356.6 354.4 352.0

Cooler

Inlet Temperature (°F) 137.6 139.4 141.2 143.1 145.3 147.8 150.5 153.4 151.6 149.6 147.4

Inlet Pressure (psig) 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0

Outlet Temperature (°F) 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0

Outlet Pressure (psig) 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0



46

ตารางที่ 3-8    เงื่อนไขของแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว กรณีศึกษาการเปลี่ยน
แปลงอัตราสวนของสายเย็นเขาสูหอกล่ัน

ตัวแปรปรับกรณีที่ สารปอน
(bbl/d) A B C

1 24850 0.02 195.0 1.91 x 107

2 24850 0.04 195.0 1.91 x 107

3 24850 0.06 195.0 1.91 x 107

4 24850 0.08 195.0 1.91 x 107

5 24850 0.10 195.0 1.91 x 107

6 24850 0.12 195.0 1.91 x 107

7 24850 0.14 195.0 1.91 x 107

8 24850 0.16 195.0 1.91 x 107

9 24850 0.18 195.0 1.91 x 107

10 24850 0.20 195.0 1.91 x 107

11 24850 0.22 195.0 1.91 x 107

กําหนดใหตัวแปรปรับ

A = อัตราสวนของสายเย็นที่ไหลเขาสูหอกลั่น

B = อุณหภูมิของสายรอนที่เขาสูหอกลั่น (°F)

C = ปริมาณพลังงานความรอนจากหมอตม (Reboiler) (Btu/hr)

ตารางที่ 3-9    ผลของกรณีศึกษาการเปลี่ยนแปลงอัตราสวนของสายเย็นที่มีตอผลิตภัณฑและ
พลังงานในแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว
ผลิตภัณฑ พลังงานที่เขาสูระบบ (Btu/hr)

กรณีที่ ปริมาณ
(bbl/d)

RVP
(PSIA)

E-Pump
(x 104)

E_REB
(x 107)

E-Cooler
(x 106)

E-Comp1
(x 106)

E-Comp2
(x 106)

Total
(x 107)

1 16530 18.65 2.03 1.91 4.30 1.47 2.19 2.71
2 16619 18.59 2.04 1.91 4.48 1.41 2.14 2.72
3 16726 18.53 2.05 1.91 4.68 1.35 2.09 2.73
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ตารางที่ 3-9 (ตอ)    ผลของกรณีศึกษาการเปลี่ยนแปลงอัตราสวนของสายเย็นที่มีตอผลิตภัณฑ
และพลังงานในแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว
ผลิตภัณฑ พลังงานที่เขาสูระบบ (Btu/hr)

กรณีที่ ปริมาณ
(bbl/d)

RVP
(PSIA)

E-Pump
(x 104)

E_REB
(x 107)

E-Cooler
(x 106)

E-Comp1
(x 106)

E-Comp2
(x 106)

Total
(x 107)

4 16852 18.47 2.07 1.91 4.90 1.28 2.03 2.74
5 17000 18.42 2.09 1.91 5.15 1.21 1.96 2.75
6 17138 18.43 2.11 1.91 5.43 1.15 1.91 2.76
7 17262 18.50 2.13 1.91 5.74 1.10 1.87 2.79
8 17372 18.62 2.14 1.91 6.05 1.07 1.84 2.81
9 17469 18.77 2.16 1.91 5.91 1.04 1.82 2.79

10 17557 18.96 2.18 1.91 5.74 1.01 1.80 2.77
11 17648 19.20 2.20 1.91 5.54 9.85 1.77 2.75

เมื่อศึกษาจากแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว กรณีผลกระทบ
ของการเปลี่ยนแปลงอัตราสวนของสายเย็น จะพบวามีผลกระทบตอคา RVP ของผลิตภัณฑและ
พลังงานปอนเขาเพียงเล็กนอย  สามารถแสดงดังรูปที่ 3-6 และ 3-8
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รูปที่ 3-6    แสดงความสัมพันธระหวางอัตราสวนของสายเย็น และ Reid Vapor Pressure ของ
ผลิตภัณฑ
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รูปที่ 3-7    แสดงความสัมพันธระหวางอัตราสวนของสายเย็น และ พลังงานปอนเขา
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ตารางที่ 3-10    เปอรเซนตของกรณีศึกษาการเปลี่ยนแปลงอัตราการไหลของสายปอนเขาที่มีตอ
ผลิตภัณฑและพลังงานในแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว
กรณีที่ เปอรเซนต

อัตราสวน
สายเย็น

เปอรเซนต
ปริมาณ
ผลิตภัณฑ

เปอรเซ็นต
RVP ของ
ผลิตภัณฑ

เปอรเซ็นต
พลังงาน

1 20% 67% 101% 99%
2 40% 67% 101% 99%
3 60% 67% 101% 99%
4 80% 68% 100% 100%
5 100% 68% 100% 100%
6 120% 69% 100% 101%
7 140% 69% 100% 101%
8 160% 70% 101% 102%
9 180% 70% 102% 102%

10 200% 71% 103% 101%
11 220% 71% 104% 100%

หมายเหตุ

− เปอรเซนตอัตราสวนสายเย็นเปรียบเทียบกับกรณีที่ 5   อัตราสวนสายเย็น 0.1

− เปอรเซนตปริมาณผลิตภัณฑเปรียบเทียบกับปริมาณสารปอนที่ 24,850 บารเรล
ตอวัน

− เปอรเซ็นต RVP ของผลิตภัณฑเปรียบเทียบกับกรณีที่ 5 คา RVP ของผลิตภัณฑ
18.42 psia

− เปอรเซ็นตพลังงานเปรียบเทียบกับกรณีที่ 5  ปริมาณพลังงานที่ใชทั้งหมด 27.5 x 106

Btu/hr
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รูปที่ 3-8    แสดงความสัมพันธระหวางเปอรเซนตของอัตราสวนของสายเย็น และ Reid Vapor
Pressure ของผลิตภัณฑ
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รูปที่ 3-9    แสดงความสัมพันธระหวางเปอรเซนตอัตราสวนของสายเย็น และ พลังงานปอนเขา
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3.4.3 ตัวแปรตัวที่ 3  อัตราการใหความรอนของรีบอยเลอร (Reboiler)

ศึกษาการเปลี่ยนแปลงของอัตราการใหความรอนของรีบอยเลอร (Reboiler) จาก
แบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว

สมมติฐานในการศึกษาการเปลี่ยนแปลงอัตราการใหพลังงานของหมอตม

− สารปอนมีปริมาณ, อุณหภูมิ และความดันคงที่

− อุณหภูมิของดาน Shell Side ของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนคงที่

− ความสามารถในการแลกเปลี่ยนความรอนของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน
คงที่

− ความดันยอดหอ และกนหอของหอกลั่นคงที่

− ความดันขาออกของปมคงที่

− Heatlost-1 และ  Heatlost-2  มีคาคงที่

− อุณหภูมิ และความดันของผลิตภัณฑคงที่

− กาซธรรมชาติที่ออกจากระบบมีความดันคงที่
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ตารางที่ 3-11  สภาวะของแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว เมื่อมีการเปลี่ยนแปลง
อัตราการใหพลังงานของหมอตม (Reboiler)

กรณีที่ 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Reboiler's Heat Duty 1.00E+07 1.25E+07 1.50E+07 1.75E+07 1.91E+07 2.00E+07 2.25E+07 2.50E+07 2.75E+07 3.00E+07

Surge Drum

Temperature (°F) 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5

Pressure (psig) 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0

Gas Flow (mmscfd) 8.712 8.712 8.712 8.712 8.712 8.712 8.712 8.712 8.712 8.712

Cold Feed (bbl/day) 2079 2079 2079 2079 2079 2079 2079 2079 2079 2079

Hot Feed (bbl/day) 18713 18713 18713 18713 18713 18713 18713 18713 18713 18713

H/X-A

Feed Inlet Temperature (°F) 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0

Feed Inlet Pressure (psig) 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0

Feed Outlet Temperature (°F) 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0 195.0

Feed Outlet Pressure (psig) 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0

Product Inlet Temperature (°F) 264.0 284.1 303.9 323.3 335.6 342.0 360.0 377.4 394.2 410.3

Product Inlet Pressure (psig) 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0

Product Outlet Temperature (°F) 238.9 253.3 267.6 271.0 259.8 254.5 240.8 229.5 220.0 212.1

Product Outlet Pressure (psig) 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0

H/X-B

Feed Inlet Temperature (°F) 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0

Feed Inlet Pressure (psig) 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0

Feed Outlet Temperature (°F) 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0

Feed Outlet Pressure (psig) 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0

Product Inlet Temperature (°F) 238.9 253.3 267.6 271.0 259.8 254.5 240.8 229.5 220.0 212.1

Product Inlet Pressure (psig) 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0

Product Outlet Temperature (°F) 175.3 181.9 184.7 181.1 182.4 179.2 171.2 164.4 158.3 152.9

Product Outlet Pressure (psig) 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0

Stabilizer

Top Temperature (°F) 112.6 121.0 131.8 145.6 158.0 165.2 188.3 212.6 237.6 262.9

Top Pressure (psig) 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0

Bottoms Temperature (°F) 273.9 293.8 313.6 333.0 345.2 351.6 369.7 387.2 404.2 420.6

Bottoms Pressure (psig) 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0

Gas Flow (mmscfd) 4.568 4.974 5.413 5.870 6.190 6.362 6.902 7.497 8.165 8.939

Stabilized Product (bbl/day) 18211 17921 17603 17253 16997 16847 16379 15824 15164 14359

Reboiler
Condensate Flow (bbl/day) 17347 17460 17612 17820 17997 18099 18476 18976 19644 20521

Condensate Inlet Pressure (psig) 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0

Condensate Inlet Temp. ( °F) 223.1 202.1 207.7 214.9 220.1 223.9 235.2 249.3 266.9 288.5

Condensate Outlet Press. (psig) 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0

Condensate Outlet Temp (°F) 283.8 305.9 327.8 349.3 362.9 370.1 390.3 409.9 429.1 447.8

Cooler

Inlet Temperature (°F) 140.2 146.6 148.9 144.5 145.3 141.7 132.3 123.8 115.7 107.6

Inlet Pressure (psig) 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0

Outlet Temperature (°F) 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0

Outlet Pressure (psig) 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0
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ตารางที่ 3-12 เงื่อนไขของแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว กรณีศึกษาการเปลี่ยน
แปลงอัตราการใหความรอนของรีบอยเลอร

ตัวแปรปรับ
กรณีที่

สารปอน
(bbl/d) A B C

1 24850 0.10 195.0 1.00 x 107

2 24850 0.10 195.0 1.25 x 107

3 24850 0.10 195.0 1.50 x 107

4 24850 0.10 195.0 1.75 x 107

5 24850 0.10 195.0 1.91 x 107

6 24850 0.10 195.0 2.00 x 107

7 24850 0.10 195.0 2.25 x 107

8 24850 0.10 195.0 2.50 x 107

9 24850 0.10 195.0 2.75 x 107

10 24850 0.10 195.0 3.00 x 107

กําหนดใหตัวแปรปรับ

A = อัตราสวนของสายเย็นที่ไหลเขาสูหอกลั่น

B = อุณหภูมิของสายรอนที่เขาสูหอกลั่น (°F)

C = ปริมาณพลังงานความรอนจากหมอตม (Reboiler) (Btu/hr)
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ตารางที่ 3-13      ผลของกรณีศึกษาการเปลี่ยนแปลงอัตราการใหความรอนของรีบอยเลอร ที่มีตอ
ผลิตภัณฑและพลังงานในแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว

ผลิตภัณฑ Input Energy (Btu/hr)
กรณีที่ ปริมาณ

(bbl/d)
RVP

(PSIA)
E-Pump
(x 104)

E_REB
(x 107)

E-Cooler
(x 106)

E-Comp1
(x 106)

E-Comp2
(x 106)

Total
(x 107)

1 18211 29.23 1.97 1.00 4.95 8.53 1.67 1.75
2 17921 25.85 1.99 1.25 5.53 9.33 1.74 2.07
3 17603 22.80 2.02 1.50 5.67 1.03 1.81 2.35
4 17253 20.05 2.06 1.75 5.15 1.13 1.90 2.57
5 16997 18.42 2.09 1.91 5.15 1.21 1.96 2.74
6 16847 17.60 2.11 2.00 4.77 1.26 2.00 2.80
7 16379 15.39 2.17 2.25 3.78 1.40 2.12 2.98
8 15824 13.39 2.26 2.50 2.91 1.57 2.26 3.18
9 15164 11.58 2.38 2.75 2.12 1.74 2.41 3.38
10 14359 9.96 2.54 3.00 1.37 1.94 2.58 3.59

การศึกษาจากแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลวพบวา เมื่อ
ปริมาณความรอนจากรีบอยเลอรเพิ่มข้ึน จะทําใหคา RVP ของผลิตภัณฑลดลงอยางชัดเจน แต
พลังงานที่ใชก็จะเพิ่มข้ึน สามารถแสดงดังรูปที่ 3-10 และ 3-12  เนื่องมาจากการเพิ่มปริมาณ
ความรอนของรีบอยเลอร จะทําใหปริมาณของสารที่กลายเปนไอจากหอกลั่นเพิ่มข้ึน ทําใหผลิต
ภัณฑที่ไดมีปริมาณองคประกอบของสารที่สามารถกลายเปนไอลดลง ทําใหคา RVP ของผลิต
ภัณฑลดลงได
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Reboiler Duty & RVP
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รูปที่ 3-10  แสดงความสัมพันธระหวางอัตราการใหความรอนจากรีบอยเลอร และ Reid Vapor
Pressure ของผลิตภัณฑ
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รูปที่ 3-11  แสดงความสัมพันธระหวางอัตราการใหความรอนจากรีบอยเลอร และ พลังงานปอน
เขาทั้งหมด
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ตารางที่ 3-14    เปอรเซนตของกรณีศึกษาการเปลี่ยนแปลงอัตราการใหพลังงานที่รีบอยเลอรตอ
ผลิตภัณฑ และ พลังงานในแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว
กรณีที่ เปอรเซนต

อัตราการให
พลังงาน

เปอรเซนต
ปริมาณ
ผลิตภัณฑ

เปอรเซ็นต
RVP ของ
ผลิตภัณฑ

เปอรเซ็นต
พลังงาน

1 52% 73% 159% 64%
2 65% 72% 140% 75%
3 78% 71% 124% 86%
4 91% 69% 109% 94%
5 100% 68% 100% 100%
6 105% 68% 96% 102%
7 118% 66% 84% 109%
8 131% 64% 73% 116%
9 144% 61% 63% 123%

10 157% 58% 54% 131%

หมายเหตุ

− เปอรเซนตอัตราการใหพลังงานเปรียบเทียบกับกรณีที่ 5   อัตราการใหพลังงานของ
รีบอยเลอร  19.1 x 106 Btu/hr

− เปอรเซนตปริมาณผลิตภัณฑเปรียบเทียบกับปริมาณสารปอนที่ 24,850 บารเรล
ตอวัน

− เปอรเซ็นต RVP ของผลิตภัณฑเปรียบเทียบกับกรณีที่ 5 คา RVP ของผลิตภัณฑ
18.42 psia

− เปอรเซ็นตพลังงานเปรียบเทียบกับกรณีที่ 5  ปริมาณพลังงานที่ใชทั้งหมด 27.5 x 106

Btu/hr
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รูปที่ 3-12  แสดงความสัมพันธระหวางเปอรเซนตของอัตราการใหความรอนจากรีบอยเลอร และ
Reid Vapor Pressure ของผลิตภัณฑ
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รูปที่ 3-13  แสดงความสัมพันธระหวางเปอรเซนตของอัตราการใหความรอนจากรีบอยเลอร และ
พลังงานปอนเขาทั้งหมด
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3.5 ผลการหาสภาวะที่เหมาะสมสําหรับกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว

การหาสภาวะที่เหมาะสมสามารถหาไดโดยการใชเทคนิคการออปติไมซ สําหรับ
ชุดเลียนแบบกระบวนการไฮซิส  สามารถเลือกเทคนิคการออปติไมซแบบ Box , แบบ Mixed หรือ
แบบ SQP

กรณีการศึกษานี้ เลือกการหาเงื่อนไขของสภาวะที่เหมาะสมดวยวิธีของ SQP
(Sequential Quadratic Programming) เพราะเปนเทคนิคการออปติไมซที่มีประสิทธิภาพ หาคํา
ตอบไดรวดเร็วกวาแบบ Box  และ คอนสเตรนทสามารถเปนสมการเชิงเสน หรือ ไมเปนเชิงเสน
และ คอนสเตรนทสามารถอยูในรูปอสมการได ในขณะที่แบบ Box และ แบบ Mix ไมสามารถใช
กับคอนสเตรนทที่เปนสมการได  ออปเจคทีฟฟงกชนัคือปริมาณผลิตภัณฑสูงสุด โดยมีเงื่อนไขวา
คา RVP ของผลิตภัณฑต่ํากวา 12 psia เพื่อใหเปนไปตามมาตรฐานที่ลูกคาตองการ และคาของ
คอนสเตรนทเปนไปตามขอมูลความสามารถในการทํางานของเครื่องมือสูงสุดจากผูผลิตเครื่องมือ  
สําหรับเงื่อนไขของตัวแปรปรับเปนไปตามคาที่สามารถเปนไปไดจากขอมูลของกระบวนการจริง 
โดยมีรายละเอียดการกําหนดดังนี้

ตารางที่ 3-15  การกําหนดเงื่อนไขของการออปตไิมซ  แบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติ
เหลว

กําหนด Objective Function ปริมาณของผลิตภัณฑ
ตัวแปรปรับ (Variable) 1) อัตราสวนของสายเย็น 0.02 < A < 0.5

2) อุณหภูมิของสายรอน 175 < B < 230   °F
3) ปริมาณความรอนของรีบอยเลอร 10 x 106 < C < 23 x 106 Btu/hr

ขอกําหนด (Constraint) 1) Reid Vapor Pressure < 12 psia
2) Capacity  of  Pump <  1 x 105 Btu/hr
3) Capacity  of  Cooler <  18.4 x 106  Btu/hr
4) Capacity  of  Compressor <   18.4 x 106 Btu/hr
5) Capacity  of  Heat Exchanger < 15.3 x 106   Btu/hr
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กรณีศึกษากระบวนการทํางาน โดยกําหนดให

A = อัตราสวนของสายเย็น

B = อุณหภูมิของสายรอน (°F)

C = ปริมาณความรอนจากรีบอยเลอร (Btu/hr)

กรณีศึกษาการทํางานของกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลวที่เงื่อนไขปกติ

ศึกษาเพื่อหาปริมาณการผลิตกาซธรรมชาติเหลว และคา RVP เมื่อเงื่อนไขใน
กระบวนการผลิตไมมีการเปลี่ยนแปลงจากเงื่อนไขการทํางานของกระบวนการผลิตปกติ  จากแบบ
จําลองกระบวนการที่ทําการศึกษาปริมาณสายปอนสามารถเปนตัวแทนกระบวนการผลิตจริงที่มี
การกําหนดปริมาณความตองการของผลิตภัณฑในแตละวันที่สามารถสงไปถังเก็บ

ตารางที่ 3-16  แบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลวที่เงื่อนไขปกติ

A = 0.1,  B = 195 °F, C = 23 x 106  Btu/hr
ผลิตภัณฑ พลังงานที่เขาสูระบบ (Btu/hr)สารปอน

(bbl/d) ปริมาณ
(bbl/d)

RVP
(PSIA)

E-Pump
(x 104)

E_REB
(x 107)

E-Cooler
(x 106)

E-Comp1
(x 106)

E-Comp2
(x 106)

Total
(x 107)

14000 7150 7.84 1.63 1.91 1.55 1.31 1.63 2.36
15000 8278 8.98 1.61 1.91 2.08 1.26 1.64 2.41
16000 9311 10.14 1.62 1.91 2.60 1.24 1.65 2.46
17000 10280 11.26 1.65 1.91 3.12 1.22 1.67 2.52
18000 11204 12.35 1.68 1.91 3.65 1.21 1.70 2.57
19000 12096 13.38 1.73 1.91 4.19 1.20 1.73 2.63
20000 12965 14.35 1.78 1.91 4.75 1.19 1.76 2.69
21000 13816 15.28 1.84 1.91 5.32 1.19 1.80 2.75
22000 14655 16.16 1.90 1.91 5.91 1.19 1.84 2.81
23000 15484 16.99 1.96 1.91 6.51 1.20 1.88 2.87
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ตารางที่ 3-16 (ตอ) แบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลวที่เงื่อนไขปกติ
ผลิตภัณฑ พลังงานที่เขาสูระบบ (Btu/hr)สารปอน

(bbl/d) ปริมาณ
(bbl/d)

RVP
(PSIA)

E-Pump
(x 104)

E_REB
(x 107)

E-Cooler
(x 106)

E-Comp1
(x 106)

E-Comp2
(x 106)

Total
(x 107)

24000 16304 17.78 2.03 1.91 7.13 1.20 1.92 2.94
25000 17118 18.53 2.10 1.91 7.77 1.21 1.97 3.01

จะพบวากรณีที่มีปริมาณสารปอนมากกวา 18000 บาเรลลตอวัน นั้นคา Reid
Vapor Pressure จะสูงกวา 12 psia     ซึ่งทําใหคุณภาพของกาซธรรมชาติเหลวไมเปนไปตาม
มาตรฐานที่กําหนด
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กรณีกระบวนการทํางานที่เงื่อนไขเหมาะสม เพื่อปริมาณผลิตภัณฑสูงสุด

ผลการศึกษาพบวาคาตัวแปรปรับจะมีการเปลี่ยนแปลงดังตารางเพื่อทําให
ปริมาณผลิตภัณฑของระบบสูงสุดเปนดังนี้

ตารางที่ 3-17  เงื่อนไขที่เหมาะสมจากการออปติไมซแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติ
เหลว

ตัวแปรปรับ
กรณีที่

สายปอน
 (bbl/d) A B C

1 15000 0.50 175.0 1.91 x 107

2 16000 0.44 175.0 1.91 x 107

3 17000 0.38 198.7 1.86  x 107

4 18000 0.31 180.6 2.06 x 107

5 19000 0.42 230.0 1.92 x 107

6 20000 0.32 230.0 1.91 x 107

7 21000 0.22 230.0 1.91 x 107

8 22000 0.34 230.0 2.21 x 107

9 23000 0.33 219.5 2.30 x 107

10 24000 0.29 230.0 2.25 x 107

11 25000 0.23 226.8 2.33 x 107

กําหนดใหตัวแปรปรับ

A = อัตราสวนของสายเย็นที่ไหลเขาสูหอกลั่น

B = อุณหภูมิของสายรอนที่เขาสูหอกลั่น (°F)

C = ปริมาณพลังงานความรอนจากหมอตม (Reboiler) (Btu/hr)
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ตารางที่ 3-18  สภาวะของแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลวเมื่อมีการเปลี่ยนแปลง
เงื่อนไขของสภาวะการดําเนินงานใหเหมาะสม

กรณีที่ 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
CSDFEED (bbl/d) 15000 16000 17000 18000 19000 20000 21000 22000 23000 24000 25000

Surge Drum

Temperature (°F) 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5 79.5

Pressure (psig) 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0 255.0

Gas Flow (mmscfd) 5.259 5.609 5.960 6.310 6.661 7.011 7.362 7.713 8.063 8.414 8.764

Cold Feed (bbl/day) 6275 5922 5385 4696 6706 5406 3834 6324 6378 5856 4779

Hot Feed (bbl/day) 6275 7466 8840 10365 9192 11328 13737 12084 12867 14225 16139

H/X-A

Feed Inlet Temperature (°F) 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0

Feed Inlet Pressure (psig) 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0

Feed Outlet Temperature (°F) 175.0 175.0 198.7 180.6 230.0 230.0 230.0 230.0 219.5 230.0 226.8

Feed Outlet Pressure (psig) 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0 167.0

Product Inlet Temperature (°F) 388.4 377.7 379.2 384.0 377.9 382.2 388.8 388.6 382.1 383.7 384.7

Product Inlet Pressure (psig) 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0 168.0

Product Outlet Temperature (°F) 213.5 218.8 230.5 218.2 253.3 249.8 244.7 244.9 242.1 248.6 245.4

Product Outlet Pressure (psig) 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0

H/X-B

Feed Inlet Temperature (°F) 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0 77.0

Feed Inlet Pressure (psig) 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0 183.0

Feed Outlet Temperature (°F) 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0 156.0

Feed Outlet Pressure (psig) 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0 179.0

Product Inlet Temperature (°F) 213.5 218.8 230.5 218.2 253.3 249.8 244.7 244.9 242.1 248.6 245.4

Product Inlet Pressure (psig) 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0 150.0

Product Outlet Temperature (°F) 180.8 181.2 184.4 172.9 200.8 192.0 181.1 173.4 188.0 189.0 182.2

Product Outlet Pressure (psig) 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0 146.0

Stabilizer

Top Temperature (°F) 100.3 100.9 105.8 114.5 101.8 111.8 134.1 111.6 110.9 116.2 130.9

Top Pressure (psig) 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0 159.0

Bottoms Temperature (°F) 393.6 382.9 384.4 389.3 383.2 387.5 394.1 393.8 387.3 389.0 393.9

Bottoms Pressure (psig) 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0 162.0

Gas Flow (mmscfd) 3.783 3.922 4.252 4.688 4.665 5.129 5.771 5.738 5.881 6.251 6.821

Stabilized Product (bbl/day) 10310 11091 11701 12239 13163 13662 14016 14948 15720 16319 16721

Reboiler
Condensate Flow (bbl/day) 15190 15274 15265 16000 16900 16779 16590 18979 19659 19775 19981

Condensate Inlet Pressure (psig) 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0 180.0

Condensate Inlet Temp. ( °F) 287.2 269.3 269.9 266.2 277.4 277.0 278.6 284.8 274.5 277.2 277.8

Condensate Outlet Press. (psig) 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0 175.0

Condensate Outlet Temp (°F) 417.6 406.3 406.5 412.5 403.6 407.5 413.8 414.4 408.1 408.8 413.9

Cooler

Inlet Temperature (°F) 168.7 169.1 172.3 160.6 189.0 180.0 168.6 178.2 175.9 176.8 144.6

Inlet Pressure (psig) 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0 142.0

Outlet Temperature (°F) 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0 90.0

Outlet Pressure (psig) 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0 133.0
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ตารางที่ 3-19  ผลการศึกษาการหาเงื่อนไขกระบวนการผลิตที่เหมาะสมจากแบบจําลองกระบวน
การผลิตกาซธรรมชาติเหลวที่มีผลตอผลิตภัณฑและพลังงานของระบบ
ผลิตภัณฑ พลังงานที่เขาสูระบบ (Btu/hr)

กรณีที่ ปริมาณ
(bbl/d)

RVP
(PSIA)

E-Pump
( x 104)

E_REB
( x 107)

E-Cooler
( x 106)

E-Comp1
( x 105)

E-Comp2
( x 106)

Total
( x 107)

1 10310 10.51 1.90 1.91 4.52 6.65 1.12 2.54
2 11091 11.95 1.87 1.91 4.89 6.93 1.19 2.59
3 11701 11.94 1.87 1.86 5.38 7.55 1.27 2.60
4 12239 11.93 1.95 2.06 4.79 8.39 1.38 2.76
5 13163 11.95 2.09 1.92 7.34 8.25 1.41 2.88
6 13662 11.98 2.06 1.91 6.89 9.16 1.52 2.85
7 14016 11.95 2.04 1.91 6.15 1.06 1.68 2.80
8 14948 11.19 2.35 2.21 7.39 1.02 1.69 3.22
9 15720 11.97 2.41 2.30 7.56 1.05 1.75 3.34

10 16319 11.99 2.43 2.25 7.94 1.12 1.85 3.35
11 16721 11.91 2.45 2.33 5.03 1.25 1.99 3.16

เมื่อทําการเปรียบเทียบผลของเงื่อนไขกระบวนการผลิตปกติกับเงื่อนไขที่เหมาะ
สม จะพบวาปริมาณเงื่อนไขที่เหมาะสมจะทําใหปริมาณผลิตภัณฑสูงขึ้นเมื่อปริมาณสายปอนมี
ปริมาณต่ํากวา 22500 บารเรลตอวัน หลังจากนั้นปริมาณผลิตภัณฑจะลดลงต่ํากวาเงื่อนไขการ
ผลิตปกติเล็กนอย  แตสําหรับคาของ RVP นั้น จากเงื่อนไขการผลิตที่เหมาะสมจะสามารถทําใหคา
RVP อยูภายในมาตรฐานที่กําหนดตลอดทั้งชวงการผลิต ในขณะที่เงื่อนไขการผลิตปกตินั้นจะทํา
ใหคา RVP ของผลิตภัณฑสูงเกินกวามาตรฐานตั้งแตปริมาณสายปอนมากกวา 18000 บารเรลตอ
วัน ดังแสดงในรูปที่ 3-14
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รูปที่ 3-14  แสดงปริมาณผลิตภัณฑ และ RVP ระหวางเงื่อนไขกระบวนการผลิตปกติ และกระบวน
การผลิตที่ใชเงื่อนไขที่เหมาะสม

ตารางที่ 3-20  ผลเปอรเซนตการศึกษาการหาเงื่อนไขกระบวนการผลิตที่เหมาะสมจากแบบจําลอง
กระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลวที่มีผลตอผลิตภัณฑและพลังงานของระบบ
กรณีที่ เปอรเซนต

ปริมาณสาร
ปอน

เปอรเซนต
ปริมาณ
ผลิตภัณฑ

เปอรเซ็นต
RVP ของ
ผลิตภัณฑ

เปอรเซ็นต
พลังงาน

1 60% 69% 57% 84.53%
2 64% 69% 65% 85.98%
3 68% 69% 64% 86.36%
4 72% 68% 64% 91.73%
5 76% 69% 65% 95.68%
6 80% 68% 65% 94.60%
7 84% 67% 65% 93.14%
8 88% 68% 60% 112.01%
9 92% 68% 65% 111.03%

10 96% 68% 65% 111.19%
11 100% 67% 64% 104.89%
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หมายเหตุ

− เปอรเซนตปริมาณสารปอนเปรียบเทียบกับกรณีที่ 11    ปริมาณสารปอน 25,000
บารเรลตอวัน

− เปอรเซนตปริมาณผลิตภัณฑเปรียบเทียบกับปริมาณสารปอนของแตละกรณี

− เปอรเซ็นต RVP ของผลิตภัณฑเปรียบเทียบกับกรณีคา RVP ของผลิตภัณฑ  18.53
psia เชนเดียวกับกรณีเงื่อนไขการผลิตปกติ

− เปอรเซ็นตพลังงานเปรียบเทียบกับกรณี  ปริมาณพลังงานที่ใชทั้งหมด 30.1 x 106

Btu/hr  เชนเดียวกับกรณีเงื่อนไขการผลิตปกติ

RVP Normal vs Optimal
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รูปที่ 3-15  แสดงเปอรเซนตเปรียบเทียบคา RVP ระหวางเงื่อนไขกระบวนการผลิตปกติ และ
กระบวนการผลิตที่ใชเงื่อนไขที่เหมาะสม
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Energy Input Normal vs Optimal
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รูปที่ 3-16  แสดงเปอรเซนตเปรียบเทียบคาพลังงานที่ใหกับระบบ  ระหวางเงื่อนไขกระบวนการ
ผลิตปกติ และกระบวนการผลิตที่ใชเงื่อนไขที่เหมาะสม

Product Normal vs Optimal
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รูปที่ 3-17  แสดงเปอรเซนตเปรียบเทียบปริมาณผลิตภัณฑ  ระหวางเงื่อนไขกระบวนการผลิตปกติ
และกระบวนการผลิตที่ใชเงื่อนไขที่เหมาะสม
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องคประกอบของผลิตภัณฑที่เงื่อนไขที่เหมาะสม

ตารางที่ 3-21  ตัวอยางองคประกอบของผลิตภัณฑ กรณีศึกษาเงื่อนไขกระบวนการผลิตที่เหมาะ
สมจากแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว

ปริมาณสารปอน (bbl/d)องคประกอบ
อัตราสวนโดยโมล 15000 17000 20000 23000
H2O 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
CO2 0.0000 0.0000 0.0000 0.0001
Nitrogen 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Methane 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Ethane 0.0001 0.0005 0.0005 0.0018
Propane 0.0123 0.0296 0.0294 0.0338
i-Butane 0.0496 0.0494 0.0493 0.0373
n-Butane 0.0599 0.0593 0.0593 0.0534
i-Pentane 0.0385 0.0379 0.0379 0.0380
n-Pentane 0.0234 0.0230 0.0230 0.0231
n-Hexane 0.0469 0.0455 0.0455 0.0460
n-Heptane 0.1564 0.1536 0.1536 0.1558
n-Octane 0.2095 0.2054 0.2055 0.2086
n-Nonane 0.1482 0.1454 0.1455 0.1477
C10+* 0.2551 0.2503 0.2504 0.2542

Total 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000
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พิจารณาทางดานเศรษฐศาสตร

การพิจารณาทางดานเศรษฐศาสตรเปนสิ่งสําคัญสําหรับองคกรธุรกิจที่จะตองให
ความสําคัญ เนื่องจากเปนการมองภาพรวมของกระบวนการผลิตวาสามารถทํากําไรใหมากนอย
เพียงใดในแตละป เนื่องมาจากกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลวที่แทนผลิตกลางแหลงเอราวัณ
นั้นทําการผลิตมามากกวา 20 ป ดังนั้นจึงเลยจุดคุมทุนของการลงทุนสรางแทนผลิต ตนทุนการ
ผลิตที่พิจารณาจึงเปนปริมาณของพลังงานที่ใชในกระบวนการผลิต และเงินเดือนพนักงานและคา
บํารุงรักษาแทนผลติกลางเทานั้น  สามารถแสดงสมการการคํานวณผลกําไรตอปไดดังนี้

กําไร   =   ปริมาณเงินที่ไดจากการขายผลิตภัณฑ  -  ตนทุนการผลิต

ปริมาณเงินที่ไดจากการขายผลิตภัณฑ  =  ปริมาณผลิตภัณฑ x ราคาของผลิตภัณฑ

ตนทุนการผลิต  =   (ปริมาณพลังงานที่ใช x ปริมาณเชื้อเพลิงตอหนวยพลังงาน x  ราคา
เชื้อเพลิง) +  (เงินเดือนพนักงานและคาบํารุงรักษาแทนผลิตกลาง)

ปริมาณพลังงานที่ใช คือ ปริมาณพลังงานที่ใหกับระบบทั้งหมดในแตละป ที่ไดจากการ
ศึกษาแตละกรณีศึกษา จากการออปติไมซจะสามารถทําใหเพิ่มปริมาณผลิตภัณฑ ทําใหปริมาณ
รายไดที่ไดจากการขายผลิตภัณฑเพิ่มข้ึน แมปริมาณพลังงานที่ใชจะเพิ่มข้ึนดวย แตการทําออปติ
ไมซก็ยังสามารถทําใหมีกําไรเพิ่มข้ึนในชวงที่สารปอนมีปริมาณ 15,000 ถึง 20,000 บารเรลตอวัน
อยางชัดเจน  หลังจากน้ํากําไรจะลดลง    และต่ํากวากรณีการผลิตปกติเมื่อมีสารปอน 25,000
บารเรลตอวัน เพราะมีปริมาณของสารสวนหนึ่งที่ตองสูญเสียไปเพื่อทําใหคา RVP เปนไปตาม
มาตรฐาน

สมมติฐานการคํานวณทางเศรษฐศาสตร ดังนี้

1) การผลิต 24 ชั่วโมงตอ 1 วัน

2) การผลิต 360 วัน ตอ ป

3) ราคาขายกาซธรรมชาติเหลว 20 US$ ตอบาเรลล

4) ราคาเชื้อเพลิง 1710 US$ ตอ ลานลูกบาศกฟุต

5) ปริมาณพลังงานตอปริมาณเชื้อเพลิง 1000 Btu ตอ ลูกบาศกฟุต
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6) เงินเดือนพนักงานและคาบํารุงรักษาแทนผลิตกลาง 13.9 ลาน US$ ตอป

7) สามารถขายผลิตภัณฑไดทั้งหมดภายใน 1 ป

ตารางที่ 3-22  ผลการศึกษารายไดของกระบวนการจากแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรม
ชาติเหลวที่เงื่อนไขปกติ

ปริมาณสาร
ปอน

(bbl/d)

ปริมาณ
ผลิตภัณฑ

(bbl/d)

ปริมาณ
พลังงาน

(x 107 Btu/hr)

รายได
(x 107US$/yr)

ตนทุน
(x 107US$/yr)

กําไร
(x 107US$/yr)

15000 8278 2.412 5.960 1.426 4.534
16000 9311 2.463 6.704 1.426 5.278
17000 10280 2.515 7.402 1.427 5.974
18000 11204 2.570 8.067 1.428 6.639
19000 12096 2.626 8.709 1.429 7.280
20000 12965 2.685 9.334 1.430 7.905
21000 13816 2.746 9.948 1.431 8.517
22000 14655 2.809 10.552 1.431 9.120
23000 15484 2.874 11.148 1.432 9.716
24000 16304 2.941 11.739 1.433 10.306
25000 17118 3.010 12.325 1.434 10.890

ตารางที่ 3-23  ผลการศึกษารายไดของกระบวนการจากแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรม
ชาติเหลวที่เงื่อนไขที่เหมาะสม

ปริมาณ
สารปอน
(bbl/d)

ปริมาณ
ผลิตภัณฑ

(bbl/d)

ปริมาณ
พลังงาน

(x107Btu/hr)

รายได
(x 107US$/yr)

คาใชจาย
(x 107US$/yr)

กําไร
(x 107US$/yr)

กําไรเพิ่มเติม
(x 107US$/yr)

15000 10310 2.545 7.423 1.428 5.996 1.461
16000 11091 2.588 7.985 1.428 6.557 1.279
17000 11701 2.600 8.425 1.428 6.996 1.022
18000 12239 2.761 8.812 1.431 7.381 0.743
19000 13163 2.880 9.477 1.433 8.045 0.765
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ตารางที่ 3-23 (ตอ)  ผลการศึกษารายไดของกระบวนการจากแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซ
ธรรมชาติเหลวที่เงื่อนไขที่เหมาะสม

ปริมาณ
สารปอน
(bbl/d)

ปริมาณ
ผลิตภัณฑ

(bbl/d)

ปริมาณ
พลังงาน

(x107Btu/hr)

รายได
(x 107US$/yr)

คาใชจาย
(x 107US$/yr)

กําไร
(x 107US$/yr)

กําไรเพิ่มเติม
(x 107US$/yr)

20000 13662 2.848 9.837 1.432 8.405 0.500
21000 14016 2.804 10.092 1.431 8.660 0.143
22000 14948 3.372 10.763 1.440 9.323 0.203
23000 15720 3.342 11.318 1.439 9.879 0.163
24000 16319 3.347 11.750 1.439 10.310 0.004
25000 16721 3.157 12.039 1.437 10.603 -0.288

จากการศึกษาจากแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว พบวาเมื่อใชเงื่อนไข
ในการผลิตที่เหมาะสมสามารถทําใหปริมาณกําไรตอปเพิ่มข้ึนได ในชวงปริมาณผลิตภัณฑ
ประมาณ 8000 ถึง 16000 บารเรลตอวัน จะสามารถทําใหมีกําไรเพิ่มข้ึน แตที่ผลิตภัณฑประมาณ
17000 บารเรลตอวัน จะทําใหกําไรลดลง เนื่องมาจากปริมาณผลิตลดลง เพื่อควบคุมคา RVP ให
ต่ํากวา 12 psia ตามมาตรฐานที่กําหนด
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รูปที่ 3-18  แสดงปริมาณกําไรที่ไดจากศึกษาแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลวจาก
การใชเงื่อนไขการทํางานปกติ และกําไรสวนที่เพิ่มเติมจากเงื่อนไขที่เหมาะสมในการผลิต



บทที่ 4

สรุปผล

กรณีศึกษาตัวแปรตางๆ ในระบบ จากการจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติ
เหลวของบริษัทยูโนแคล ไทยแลนด โดยโปรแกรมจําลองกระบวนการไฮซิส (Hysys) การศึกษา
ความสัมพันธระหวางตัวแปรที่มีตอคา RVP ของผลิตภัณฑ และ ผลการจําลองพบวา   จากเงื่อน
ไขกระบวนการผลิตปกตินั้น เมื่อปริมาณของสารปอนเพิ่มข้ึนมากกวาประมาณ 18,000 บาเรลล
ตอวัน  จะทําใหคา RVP ของผลิตภัณฑสูงกวา 12 psia ซึ่งสอดคลองกับผลของกระบวนการผลิต
จริง  สําหรับกรณีศึกษาการเปลี่ยนแปลงของตัวแปรทีละตัวแปร พบวาอตัราสวนของสายเย็นที่ทํา
การปรับในกระบวนการทํางานจริงนั้น จะมีผลตอคา RVP ของผลิตภัณฑนอยมาก  แตผลการเพิ่ม
พลังงานความรอนและอัตราการไหลของปมจะมีผลทําใหคา RVP ลดลงไดชัดเจนมากกวา  การ
เปลี่ยนแปลงเพื่อเพิ่มคาตัวแปรทั้งหมดจะมีผลใหใชพลังงานมากขึ้นไปดวย กรณีศึกษาหาเงื่อนไข
การผลิตที่เหมาะสมโดยการออปติไมซ  พบวาสามารถเพิ่มประสิทธิภาพของกระบวนการผลิต โดย
สามารถทําใหผลิตภัณฑมีคา RVP อยูภายในมาตรฐานที่กําหนด เมื่อมีสารปอนตั้งแต 15,000 ถึง
25,000 บาเรลลตอวัน  กรณีศึกษาทางดานเศรษฐศาสตร พบวาสภาวะการดําเนินการที่เหมาะสม
สําหรับกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว สามารถทําใหกระบวนการผลิตมีกําไรเพิ่มข้ึนได เมื่อ
ปริมาณของสายปอนอยูระหวาง 15,000 ถึง 22,000 บารเรลตอวัน กรณีที่สายปอนสูงกวา 22,000
บารเรลตอวัน สภาวะที่เหมาะสมเพื่อทําใหกระบวนการผลิตสามารถควบคุมคา RVP เปนไปตาม
มาตรฐาน พบวาปริมาณของผลิตภัณฑของระบบจะลดต่ําลงกวากรณีเงื่อนไขการทํางานปกติ

เนื่องจากในกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติเหลว จะใหความสําคัญตอการทํางานของ
หอกลั่น ผลการศึกษาแบบจําลองกระบวนผลิต   พบวามขีองเหลวปนอยูกับกาซที่ออกจากยอด
หอกลั่น เปนไปตามที่พบในกระบวนการผลิตจริง



72

จากผลการศึกษาแบบจําลองกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติ สามารถอธิบายถึงประโยชน
และ ขอแนะนําของการจําลองขบวนการผลิตไดดังนี้

ขอดี

• สามารถเพิ่มประสิทธิภาพในการควบคุมคุณภาพของผลิตภัณฑจากสภาวะ
การดําเนินการที่เหมาะสมของกระบวนการ

• สามารถทําใหปริมาณผลิตภัณฑและกําไรเพิ่มข้ึน เมื่อมีปริมาณสายปอน
15,000 ถึง 22,000 บารเรลตอวัน

• สามารถศึกษาการทํางานของแตละยูนิต  และประสิทธิภาพในการทํางาน
ของยูนิตนั้น เพื่อเปนขอมูลในการบํารุงรักษา และปรับปรุงแตละยูนิต

ขอเสีย

• เงื่อนไขที่เหมาะสมจะมีความยุงยากตอการปรับในกระบวนการผลิตจริง

ขอเสนอแนะ

• การปรับตัวแปรในระบบคอนขางซับซอนควรจะมีระบบควบคุมอัตโนมัติเปน
ตัวปรับเงื่อนไข  เนื่องจากในกระบวนการผลิตจริงอัตราการไหลของสายปอน
จะเปลี่ยนแปลงไปตามเวลา ทําใหสภาวะการดําเนินการที่เหมาะสมของ
ระบบเปลี่ยนแปลงไป  ตัวควบคุมอัตโนมัติจะตองรับรูถึงการเปลี่ยนแปลง
และสามารถทําการปรับเงื่อนไขใหม  เพื่อทําใหผลิตภัณฑมีปริมาณสูงสุด
และคา RVP เปนไปตามมาตรฐานที่กําหนด
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ภาคผนวก



ภาคผนวก ก.
การจําลองกระบวนการโดยโปรแกรมไฮซิส

โปรแกรมไฮซิส เปนโปรแกรมจําลองกระบวนการผลิตที่สรางขึ้นโดย บริษัท Hyprotech
ประเทศแคนาดา  ซึ่งเปนโปรแกรมที่มีการคํานวณผลลัพธ ขาออกของแตละยูนิตที่ใสเขาไป  ผล
ลัพธที่ไดก็จะใชเปนคาเริ่มตนของยูนิตตอไปเพื่อคํานวณผลลัพธขาออกตอไป  จนกระทั้งไดผล
ลัพธขาออกของยูนิตสุดทาย

ขั้นตอนการศึกษาจากแบบจําลองกระบวนการผลิต
1. เลือกกระบวนการผลิตที่ตองการศึกษา
2. หาขอมูล และรายละเอียดของกระบวนการ ไดแก

− องคประกอบของกระบวนการทั้งหมด เชน ถังแยก, ปม, หอกลั่น, หมอตม, คอม
เพลสเซอร

− สภาวะการทํางานที่ตองการศึกษา เชน อัตราการไหล, อุณหภูมิ, ความดัน
− องคประกอบของสารปอนเขากระบวนการ เชน อัตราสวนโดยโมลของสารปอนที่

เขาสูกระบวนการผลิต
3. จําลองยูนิตและสารปอนในโปรแกรมไฮซิส  ตามองคประกอบของกระบวนการ

กําหนดสภาวะการทํางาน  พิจารณาผลลัพธขาออกของยูนิต และปรับจูนแบบจําลอง
เพื่อใหผลลัพธขาออกเปนไปตามขอมูลกระบวนการผลิตจริง เพื่อใหไดแบบจําลองที่มี
ความถูกตอง

4. ศึกษาการเปลี่ยนแปลงตัวแปรที่สนใจวาจะมีผลกระทบอยางไรตอกระบวนการผลิต
5. หาสภาวะที่เหมาะสม โดยการออปติไมซ ดังนี้

− เลือกตัวแปรปรับทั้งหมดจากกระบวนการผลิต
− กําหนดขอบเขตบน และลางของตัวแปรปรับ
− กําหนด Objective Function ซึ่งคือปริมาณของผลิตภัณฑ
− กําหนด Constraint Function เชน ความสามารถในการทํางานของแตละยูนิต
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แบบจําลองของยูนิตในโปรแกรมไฮซิส

1. ถังแยก 3 เฟส

การแยกความหนาแนนของสาร  โดยกาซจะมีความหนาแนนนอยสุด  ตอมาคือของเหลว
ที่ 2 และของเหลว 1 โดยที่

มวลสายปอน = มวลกาซ + มวลของเหลว 1 + มวลของเหลว 2

สมมติฐาน - อุณหภูมิของสารขาเขาและขาออกไมมีการเปลี่ยนแปลง ดังนั้นไมมีการ
สูญเสียความรอนออกจากถังแยก

การเลือกใชและเหตุผล
− สามารถเปนตัวแทนของ Surge Drum ที่ทําหนาที่รับสารปอนแลวแยกระหวางกาซ

และของเหลว 2 ชนิด คือ กาซธรรมชาติเหลว และ น้ํา

การปรับจูน
เนื่องจากเปนยูนิตแรก และมีการกําหนดคาสารขาเขาใหเทากับกระบวนการจริง โดยที่

สารขาออกจากยูนิตไมมีขอมูลจากกระบวนการจริง ดังนั้นไมมีการปรับจูน
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ขอกําหนด
1. สรางสารขาเขา 1 สาย และ สารขาออก 3 สาย และ ตามเงื่อนไขดังนี้

ชื่อสาร องคประกอบ อุณหภูมิ  (°
F)

ความดัน
(psig)

อัตราการไหล
(bbl/d)

สารขาเขา CSDFEED ตามตาราง
3.1

79.5 255 กําหนดตาม
กรณีศึกษา

ชื่อสาร องคประกอบ อุณหภูมิ  (°
F)

ความดัน
(psig)

อัตราการไหล
(bbl/d)

CSDGAS ไมกําหนด ไมกําหนด ไมกําหนด ไมกําหนด
RAWFEED ไมกําหนด ไมกําหนด ไมกําหนด ไมกําหนด

สารขาออก

WATEROUT ไมกําหนด ไมกําหนด ไมกําหนด ไมกําหนด

2. ตัวแบง Stream (TEE)

มีสารปอนขาเขา 1 สาย  สามารถแบงออกเปนสารขาออกหลายสาย  โดยแตละสายจะมี
อุณหภูมิ, ความดัน และองคประกอบใน Stream เหมือนกัน  แตปริมาณของแตละสายจะขึ้นอยู
กับการแบง

การเลือกใชและเหตุผล
− สามารถเปนตัวแบงสารออกเปน 2 สาย เหมือนกับ TEE ที่ใชในกระบวนการจริง
− ในแบบจําลองประกอบดวย TEE 4 ตัว คือ TEE-101, TEE-100, TEE-102, TEE-103
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การปรับจูน
ขอมูลจากกระบวนการผลิตคือ ปริมาณสารขาออกจาก TEE แตละตัว ดังนั้น การปรับจูน

จึงเปนการเปลี่ยนอัตราสวนของสารขาออกนั้นๆ เพื่อใหปริมาณสารขาออกใกลเคียงกับขอมูลจริง

ขอกําหนด
1. สรางสารขาเขา 1 สาย และ สารขาออก 2 สาย ดังรูปที่ 3-1
2. กําหนดอัตราสวนในการไหลของสารขาออก 1 สาย สวนสายที่เหลือจะเทากับ 1 - อัตราสวน

ของสายที่กําหนด

TEE ชื่อสารขาออกที่
กําหนดอัตราสวน

อัตราสวน

TEE-100 HOT-PROD 1.0
TEE-101 สาย 1 ตามกรณีศึกษา
TEE-102 HOT-IN 1.0

TEE-103 TO-PUMP 0.9

3. เครื่องและเปลี่ยนความรอน  H/X A, H/X B

เปนเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนระหวาง Stream  2 สาย  โดยสายที่มีอุณหภูมิสูงกวาจะ
ถายเทความรอนไปยัง Stream ที่มีอุณหภูมิต่ํากวา  เพื่อเปนการประหยัดพลังงานใหกับกระบวน
การผลิต  ที่จะตองใชพลังงานความรอนอ่ืนเขามาในกระบวนการผลิต
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มวลสารขาเขา  =  มวลสารขาออก

ปริมาณความรอนสายรอนที่ให = ปริมาณความรอนสายเย็นที่รับ + ปริมาณความรอนที่สูญเสียให
ส่ิงแวดลอม

ปริมาณความรอน = (อัตราการไหล)  x  (ความหนาแนนของ Stream)
x (ความจุความรอนจําเพาะของ Stream)
x (อุณหภูมิที่เปลี่ยนแปลงไป)

การเลือกใชและเหตุผล
− เลือก Heat Exchanger เนื่องจากเปนแบบจําลองของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน

แบบ Shell and Tube ที่ตรงกับกระบวนการจริง
− ในแบบจําลองประกอบดวย Heat Exchanger 2 ตัว คือ H/X-A และ H/X-B

การปรับจูน
ในการปรับจูนเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน หลังจากกําหนดอุณหภูมิของสารขาเขาและ

ออกของดาน Shell Side  แลว สามารถปรับจูนคาความดันลดของทางดาน Shell เพื่อใหอุณหภูมิ
ขาออกของสารเปนไปตามกระบวนการจริง

ปรับจูนความดันลดทางดาน Tube side เพื่อใหเปนไปตามขอมูลกระบวนการจริง
ปรับจูนคา UA (สัมประสิทธิ์ความนําความรอนรวม x พื้นที่การนําความรอน) ของเครื่อง

แลกเปลี่ยนความรอน เพื่อใหอุณหภูมิของสารขาออกทางดาน Tube side เปนไปตามกระบวนการ
จริง

ขอกําหนด
1. สรางสารขาเขา 2 สาย และ สารขาออก 2 สาย ดังรูปที่ 3-1 สําหรับ Heat Exchanger แตละ

ตัวดังรูปที่ 3-1
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2. กําหนดเงื่อนไขใหกับเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนดังนี้
H/X-A H/X-B

อุณหภูมิขาออกดาน Shell Side  (°F) 195 & ตามผล
การออปติไมซ

156

ความดันลดทางดาน Tube Side (psig) 18 4
ความดันลดทางดาน Shell Side (psig) 12 4

UA  ทางดาน Shell Side (Btu/°F-hr) 7.5 x 104 7.8 x 104

4. หอกลั่น (Stabilizer)

ทําหนาที่แบบสารที่มีความสามารถในการระเหยแตกตางกันออกจากกัน  ในกระบวนการ
นี้จะทําหนาที่แยกกาซธรรมชาติ  และกาซธรรมชาติเหลวออกจากกัน  โดยใชการคํานวณ ดังแสดง
ในความรูเกี่ยวกับหอกลั่น

การเลือกใชและเหตุผล
− เลือกใชหอกลั่นที่ไมมี condensor และ reboiler  เนื่องจากกระบวนการจริงไมมี

condensor และเทรยสุดทายของหอกลั่นจะตองแบงเปน 2 สวน
− ในแบบจําลองประกอบดวย 1 หอกลั่น คือ STABILIZER
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การปรับจูน
หลังจากกําหนดความดันของยอดหอ และ กนหอของหอกลั่น แลวพิจารณาอุณหภูมิที่

ยอดหอและกนหอ ปรับจูนประสิทธิภาพโดยรวมของหอกลั่น เพื่อใหอุณหภูมิของยอดหอและกน
หอเปนไปตามขอมูลการทํางานจริง ซึ่งจะไดวาประสิทธิภาพของหอกลั่นเทากับ 60%

ขอกําหนด
1. กําหนดจํานวนเทรยของหอกลั่น เทากับ 17
2. กําหนดสายเย็นปอนเขาเทรยที่ 1 นับจากยอด, สายรอนเขาที่เทรยที่ 14, และสารขาออกที่

ยอดหอ และ กนหอ
3. กําหนดความดันที่ยอดหอ เทากับ 159 psig และ กนหอ 162 psig
4. กําหนดประสิทธิภาพของหอกลั่นเทากับ 60%

5. ถังแยก 2 เฟส

เพื่อทําการแยกระหวางกาซและของเหลวออกจากกัน  โดยอาศัยความหนาแนนที่แตกตาง
กัน
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การเลือกใชและเหตุผล
− เลือกใชเพื่อเปนตัวแทนยูนิตในกระบวนการจริง ที่มีการแยกระหวางกาซกับของเหลว
− ในแบบจําลองประกอบดวย 5 ยูนิต  คือ  LEFTSIDE, RIGHTSIDE, ADIA, V-101,

V-102

การปรับจูน
จากขอมูลความดันของสารขาออกจากกระบวนการผลิตจริง สามารถปรับจูนโดยการ

เปลี่ยนแปลงคาความดันลดของแตละยูนิต

ขอกําหนด
1. กําหนดสารขาเขา 1 สาย และ สารขาออก 2 สาย ในแตละยูนิต ดังรูปที่ 3-1
2. กําหนดความดันลดของแตละยูนิต ดังนี้

− LEFTSIDE 0 psig
− RIGHTSIDE 0 psig
− ADIA 13 psig
− V-101 5 psig
− V-102 0 psig

6. ตัวรวม Stream (MIXER)

เพื่อทําการผสมระหวาง Stream ขาเขาตั้งแต 2 Steam ข้ึนไปเพื่อใหได Steam ขาออก 1
Steam
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การเลือกใชและเหตุผล
− เลือกเปนตัวแทนของการที่สารมาผสมกัน
− ในแบบจําลองประกอบดวย 2 Mixer คือ MIX-100 และ MIX-101

การปรับจูน  ไมมีการปรับจูนเนื่องจากไมมีขอมูลของกระบวนการจริงแตกําหนดใหความดันของ
สารขาเขาเทากับความดันของสารขาออก

ขอกําหนด
1. สารขาเขา และ สารขาออก ดังรูปที่ 3-1
2. ความดันของสารขาเขา เทากับความดันของสารขาออก

7. Reboiler

เพื่อทําหนาที่เพิ่มความรอนใหกับ Stream ทําให Stream ขาออกมีอุณหภูมิสูงขึ้น

การเลือกใชและเหตุผล
− เพื่อเปนรีบอยเลอรใหกับหอกลั่น เหมือนกระบวนการผลิตจริง
− ในแบบจําลองมีรีบอยเลอร 1 ตัว คือ REBOILER
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การปรับจูน
เพื่อใหอุณหภูมิของสารขาออกใกลเคียงกับกระบวนการจริง โดยการปรับจูนปริมาณพลัง

งานที่ให

ขอกําหนด
1. สารขาเขา และออก ดังรูปที่ 3-1
2. กําหนดปริมาณพลังงานที่ให  กรณีปกติ 19 x 106 Btu/hr  และตามคาที่ไดจากการออปติไมซ

8. Cooler

ทําหนาที่ลดความรอนใหกับ Stream ทําให Stream ขาออกมีอุณหภูมิต่ําลง

การเลือกใชและเหตุผล
− เปนยูนิตที่จะลดอุณหภูมิของสารลง เหมือนในกระบวนการจริง
− ในแบบจําลองมี 3 ตัว คือ COOLER เปนยูนิตจริงของกระบวนการ, LOSTHEAT_1,

LOSTHEAT_2 เปนการจําลองการสูญเสียความรอนออกจากระบบใหกับส่ิงแวดลอม

การปรับจูน
ปรับจูนปริมาณพลังงาน เพื่อใหอุณหภูมิของสารขาออกเปนไปตามกระบวนการจริง
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ขอกําหนด
1. สารขาเขา และ ออก ดังรูปที่ 3-1
2. กําหนดของ COOLER อุณหภูมิของสารขาออกเทากับ 90 °F และ ความดันเทากับ 133 psig
3. กําหนดปริมาณความรอนที่สูญเสียของ LOSTHEAT_1  และ  LOSTHEAT_2 เปนไปตามตา

ราง ข-1 ในภาคผนวก ข

9. คอมเพลสเซอร (Compressor)

ทําหนาที่เพิ่มความดันใหกับกาซที่ผาน  ดังนั้นกาซขาออกมีความดันสูงขึ้น

การเลือกใชและเหตุผล
− เพื่อใชกับการเพิ่มความดันใหกาซ ซึ่งจะมีการคํานวณ compressibility ของสาร
− ในแบบจําลองมี compressor 2 ตัว คือ COMP1 และ COMP2

การปรับจูน
สามารถปรับจูนปริมาณพลังงานที่ใชเพื่อใหไดความดันของสารขาออกเปนไปตาม

กระบวนการจริง

ขอกําหนด
− กําหนดสารขาเขา และ ออก ดังรูปที่ 3-1
− กําหนดความดันของสารขาออกที่ COMP1   530 psig,   COMP2   550 psig
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10.  ปม (Pump)

ทําหนาที่เพิ่มความดันใหกับของเหลวที่ไหลผาน

การเลือกใชและเหตุผล
− เนื่องจากเปนการเพิ่มความดันใหกับสารโดยที่ปริมาตรคงที่
− ในแบบจําลองประกอบดวย 1 ยูนิต คือ PUMP

การปรับจูน
สามารถปรับจูนปริมาณพลังงานที่ใชเพื่อใหไดความดันของสารขาออกเปนไปตาม

กระบวนการจริง

ขอกําหนด
1. สารขาเขา และ ออก ดังรูปที่ 3-1
2. ความดันของสารขาออก เทากับ 180 psig
3. Adiabatic Efficiency 75%  คือ ปริมาณพลังงานที่ไดตอปริมาณพลังงานที่ใหกับปม
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11. วาลว (Valve)

มีเพื่อควบคุมอัตราการไหลของของเหลว ซึ่งมีผลทําใหเปลี่ยนแปลงความดันของ Stream

การเลือกใชและเหตุผล
− เนื่องจากในกระบวนการผลิตจริง พบวาวาลวที่ VLV-100 มีผลกระทบตอความดัน

ของสารที่ไหลผาน ซึ่งสามารถแทนไดดวยการใสวาลว
− ในแบบจําลองประกอบดวยวาลว  2 ตัว คือ VLV-100 และ FCV

การปรับจูน
สามารถปรับจูนความดันลดเพื่อใหความดันขาออกเปนไปตามกระบวนการผลิตจริง

ขอกําหนด
1. สารขาเขา และ ออก ดังรูปที่ 3-1
2. ความดันลดของวาลว VLV-100 เทากับ 72 psig, FCV เทากับ 0 psig
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12. Recycle (RCY)

การเลือกใชและเหตุผล
เนื่องจากขอจํากัดในการคํานวณของโปรแกรมไฮซิส ที่จะตองมีคาทางดานขาเขาเพื่อทํา

การคํานวณผลลัพธทางดานขา  ในกรณีที่สารมีการปอนกลับจะตองมีตัว recycle เพื่อทําหนาที่หา
คาที่ทําใหสมบัติของ Stream ขาเขา เทากับ Stream ทางดานขาออก เพื่อใหเปนไปตามกระบวน
การจริง

การปรับจูน    ไมมีการปรับจูน

ขอกําหนด   ไมมีขอกําหนด
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ภาคผนวก ข.
การสูญเสียความรอนใหกับสิ่งแวดลอม

จากการศึกษาผลของกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติจริง มีพลังงานสวนหนึ่งสูญเสียให
กับส่ิงแวดลอม เพื่อเลียนแบบกระบวนการผลิตกาซธรรมชาติใหใกลเคียงกับกระบวนการจริง
จึงตั้งสมมติฐานใหมีการสูญเสียความรอน ดังแสดงในตาราง

ตารางที่  ข-1 แสดงปริมาณพลังงานที่สูญเสียใหส่ิงแวดลอม
สายปอน
(bbl/d)

LOSTHEAT_1
(Btu/hr)

LOSTHEAT_2
(Btu/hr)

15000 408000 734400
16000 435200 783360
17000 462400 832320
18000 489600 881280
19000 516800 930240
20000 544000 979200
21000 571200 1028160
22000 598400 1077120
23000 625600 1126080
24000 652800 1175040
25000 680000 1224000

LOSTHEAT_1 คือ ปริมาณความรอนที่ผลิตภัณฑสูญเสียใหกับส่ิงแวดลอมเมื่อออกจากหอกลั่น
กอนเขาเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน

LOSTHEAT_2  คือ   ปริมาณความรอนที่ผลิตภัณฑสูญเสียใหกับส่ิงแวดลอมเมื่อออกจากเครื่อง
แลกเปลี่ยนความรอนกอนเขาคูลเลอร
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