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 The hybrid process integrating chemical reaction with membrane separation has been 
increasingly received much interest. In this work, a pervaporation-based reactor has been studied 
for esterification of acetic acid and butanol. The pervaporation with a membrane by removing 
water from the reaction mixture is included to shift the chemical equilibrium of esterification, and 
therefore, increases the yield of desired product.  In addition, an operating temperature in the 
reactor is one of key factors which influence both the reaction and pervaporation process. To 
maximize a desired product, an optimal operating reactor temperature has been considered and 
used as a desired set point. Here, to tracking the optimal reactor temperature set point, a model 
predictive control (MPC) coupled with an extended Kalman filter has been applied and 
investigated control performances in both nominal and plant/model mismatch cases. Simulation 
study has shown that the MPC with the Kalman filter provides good control performance in a 
both nominal and plant/model mismatch cases. In comparison with the Generic Model Control 
(GMC) with the extended Kalman filter, the MPC with the Kalman filter gives almost identical 
control response. However, the control action of the MPC with the Kalman filter is less drastic.   
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คําอธิบายสัญลักษณ 

 

A = พื้นที่ผิวในการถายเทความรอน, (m2) 
b  = คาคงที่ในการเกิดปฏิกิริยา 

 Ccat = ความเขมขนของตัวเรงปฏิกิริยา, g/l 
Ci = ความเขมขนของสารประกอบ i, mol/l 
Ci,0 = ความเขมขนเริ่มตนของสารประกอบ i, mol/l 
Cpi = คาความจุความรอนของสารประกอบ i, J/mol K 
Cpj  = คาความจุความรอนของถังแจคเก็ต, J/g K 
Cpr = คาความจุความรอนของสารผสม, J/mol K 
e(t)  = คาความคลาดเคลื่อน 
E = พลังงานกระตุนของการเกิดปฏิกิริยา 
Ea = พลังงานกระตุนของการไหลผาน 
G  = เมตริกคงที่ของอินพุตท 
H  = เมตริกคงที่ของตัวแปรปรับ 
Ji = อัตราการไหลผานเมมเบรนของสารประกอบ, mol/m2 hr 
k0 = คาคงที่ของการเกิดปฏิกิริยา 
k1 = คาคงที่ของการเกิดปฏิกิริยาแบบไปขางหนา 
K1 = คาพารามิเตอรในการปรับจูนการควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดล 
k2 = คาคงที่ของปฏิกิริยาแบบผันกลับ 
K2 = คาพารามิเตอรในการปรับจูนการควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดล 
Kc  = proportional เกนทของการควบคุมแบบพีไอด ี
Mi = มวลโมเลกุลของสาร i, g/mol 
Mr = จํานวนโมลของสารผสม, mole 
Mw = มวลโมเลกุลของน้ํา, g/mol 



คําอธิบายสัญลักษณ (ตอ) 

P = เมตริกความแปรปรวน 
p(t)  = เอาทพุตทการควบคุม 
P0 = คาคงที่คงที่ของการไหลผาน 
Q = เมตริกความผิดพลาดของคาเริ่มตน 
Qr = คาความรอนที่คายออกมาจากปฏิกิริยา, J/hr 
Qre = คาความรอนที่ไดจากการประมาณ, J/hr 
Rg = คาคงที่ของกาซ 
R = เมตริกความผิดพลาดของการวัด 
ri = อัตราการเกิดปฏิกิริยา 
S = พื้นที่หนาตัดการไหลผาน, cm2 
Sdelu, Sf = เมตริกการทํานายการควบคุมของ MPC ในอนาคต 
Su = เมตริกการทํานายการควบคุมของ MPC จากคาตัวแปรปรับในปจจุบัน 
Sx = เมตริกการทํานายการควบคุมของ MPC จากคาสเตทในปจจุบัน 
T = อุณหภูมิ, K 
tf = เวลาสิ้นสุดการดําเนินการ 
Tj = อุณหภูมิภายในถังแจคเก็ต, K 
Tjsp = อุณหภูมิเปาหมายในถังแจคเก็ต, K 
Tr = อุณหภูมิภายในเครื่องปฏิกรณ, K 
u = ตัวแปรปรับ 
U = คาคงที่การถายเทความรอน, J/m2 hr K 
V = ปริมาตรของสารผสมในถังปฏิกรณ, liter 
Vj  = ปริมาตรของถังแจคเก็ต, liter 
x  = ตัวแปรสเตท (x1, x2, …, xn) 
y = คาเอาทพุตทของแบบจําลองกระบวนการ 
 



คําอธิบายสัญลักษณ (ตอ) 

 

ตัวอักษรกรีก 

t  = คาคงที่ของเวลา 
Dt   = คาคงที่ของเวลา derivative  
It  = คาคงที่ของเวลา integral 
jt  = คาคงที่เวลาของแจคเก็ต 
HD  = ผลตางความรอนของการเกิดปฏิกิริยา, J/mol 

ir  = ความหนาแนนของสาร i, g/l 
jr  = ความหนาแนนของของเหลวในแจคเก็ต, g/l 
wr  = ความหนาแนนของน้ํา, g/l 

 

ตัวยออักษร 

A = กรดอะซิติก 
B = บิวทานอล 
E = บิวทิวอะซิเตท 
W = น้ํา 
j = ถังแจคเก็ตควบคุมอุณหภูมิ 
0 = คาเริ่มตน 
r = เครื่องปฏิกรณ 
sp = คาเปาหมาย 



บทที่ 1 
บทนํา 

 
1.1 ที่มาของงานวิจัย 

 

ปจจุบันนีเ้ทคโนโลยีเยื่อแผนเมมเบรน (Membrane) เขามามีบทบาทสําคัญกับอุตสาหกรรม
เคมีในบานเรามาก เนื่องจากสามารถนําไปใชประโยชนไดหลากหลายตามความตองการเชิงการคา
ในระดบัอุตสาหกรรม โดยคุณสมบัติหลักในการใชเยื่อแผน เมมเบรน คือ การควบคมุอัตราการซึม
ผานของสารที่ตองการแยก โดยในการใชงานสามารถแบงออกเปน 4 สวนใหญ ๆ คือ ใชในการแยก
โมเลกุล และอนุภาคผสม ใชในการควบคุมการปอนสารบริสุทธิ์ในเครื่องปฏิกรณแบบเยื่อแผน 
และอวยัวะเทยีม หรือในการเก็บกกัพลังงาน และใชกับระบบการเปลี่ยนแปลงผลิตภัณฑ ใน
ปจจุบันมีผูสนใจในการพัฒนาเปนจํานวนมาก และยังมกีารเลือกเทคนิคในการใชเยื่อแผนเมมเบรน 
กับกระบวนการที่ซับซอนมากยิ่งขึ้น ซ่ึงทําใหสามารถทําไดทั้งการแยกสาร และการทําใหสาร
ประกอบบริสุทธิ์ขณะที่กระบวนการกําลังดําเนินอยู ทัง้ยังสามารถรวมระบบที่เกิดปฏิกิริยากับการ
แยกสาร เขาไวในกระบวนการเดียวกนัได เพื่อเพิ่มประสิทธิภาพในการเกิดปฏิกิริยาใหดียิ่งขึน้ และ
เมื่อไมกี่ปมานี ้ เทคโนโลยีเยื่อแผนเมมเบรนไดถูกนํามาใชเปนสวนหนึ่งของกระบวนการแยกสาร 
ซ่ึงนับวันยิ่งทวีความสําคัญในกระบวนการการเกิดปฏิกิริยาในเชิงวิศวกรรมเคมีมากขึ้น 

 

กระบวนการเอสเทอรริฟเคชั่น (Esterification) จัดเปนกระบวนการทางเคมีที่สําคัญสําหรับ
อุตสาหกรรมการผลิตสารอินทรีย และเคมีภัณฑ ซ่ึงปฏิกิริยาที่ผันกลบัได การเกิดเปนผลิตภัณฑ ถูก
ขอจํากัดทางสมดุลสภาวะ ซ่ึงการรวมกระบวนการเพอรเวเพอเรชั่น (Pervaporation) กับการเกดิ
ปฏิกิริยาเอสเตอรริฟเคชั่น (Esterification) จะสามารถทําการแยกน้ํา ซ่ึงเปนผลิตภัณฑที่ไมตองการ
ออกจากของผสมในปฏิกิริยาที่เกิดไดโดยตรง และจะทําใหปฏิกิริยาเกิดขึ้นไดอยางมีประสิทธิภาพ 
โดยทําการควบคุมปฏิกิริยาดวยเครื่องปฏิกรณแบบกะ (Batch Reactor) ซ่ึงนิยมใชกับผลิตภัณฑที่มี
การควบคุมไดยาก และมีราคาสูง จากสาเหตุที่ตองการจะเพิ่มประสิทธิภาพในการควบคุมใหได
ผลิตภัณฑที่สูงขึ้น สําหรบักระบวนการทีม่ีความไมเปนเชิงเสนสูง จึงไดทําการศึกษาตัวควบคุมทีม่ี
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ความซับซอนมากยิ่งขึ้น โดยใชการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ ที่อาศัยการแบบจําลองทาง
คณิตศาสตรมาใชในการทํานาย และควบคุมกระบวนการ  

 

กลาวโดยสรุป คือ ในงานวจิัยฉบับนี้ไดนาํกระบวนการที่ทําการรวมเครื่องปฏิกรณแบบกะ 
กับกระบวนการเพอรเวเพอเรชั่น (Pervaporation) ที่ไดจากการคนควาของ Liu และคณะ(2001) ซ่ึง
เปนกระบวนการคายความรอน และเปนปฏิกิริยาเอสเทอรริฟเคชั่น (Esterification) แบบผันกลับได 
และใชถังแจ็คเก็ต (Jacket) ในการควบคุมอุณหภูมิในกระบวนการใหไดตามที่ตองการ และนอก
จากนี้ไดนําคาพารามิเตอรตาง ๆ และคาอณุหภูมิของระบบที่เหมาะสมมาใชเปนคาเปาหมาย และทํา
การควบคุมแบบเจนเนอรกิโมเดล (GMC) ที่มีการใสตัวประมาณคาสเตท และพารามิเตอรดวยตัว
กรองคาลมาน (Kalman) จากงานวิจยัของอรลัดดา (2002) ในการควบคมุกระบวนขางตน โดยจะทํา
การพัฒนาการควบคุมกระบวนการดังกลาวดวยการควบคุมที่อาศัยแบบจําลองในการทํานายคาตัว
แปรปรับแบบโมเดลพรีดิกทฟี ที่มีการประมาณคาสเตท ดวยตัวกรองคาลมาน และทาํการเปรียบผล
การควบคุมกระบวนการกับการควบคมุแบบพีไอดี และแบบเจอเนอริกโมเดล 

 

1.2 วัตถุประสงคของงานวิจัย 
 

1.2.1 ปรับปรุงแบบจําลองสําหรับเครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน  
1.2.2 ทําการออกแบบการควบคุมดวยตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 
1.2.3 ทําการเปรียบเทียบประสิทธิภาพกับตวัควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดล และการควบ

คุมแบบดั้งเดิม 
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1.3 ขอบเขตของงานวิจัย 
 

1.3.1 ศึกษาเครื่องปฏิกรณแบบกะ ที่มีการประยกุตใชรวมกับกระบวนการแยกสาร แบบ
เพอรเวเพอเรชั่นที่ไดมีการคนควาไวแลว โดยเปนระบบที่คายความรอน และ
เปนปฎิกิริยาเอสเทอรริฟเคชั่นที่สามารถผันกลับได และใชถังแจคเกต็ (Jecket) ใน
การควบคุมอุณหภูมิของเครื่องปฎิกรณ 

1.3.2 นําแบบจําลองทางคณิตศาสตรของเครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรนที่ได
คนความาแลว มาใชในการวิจัยตอ 

1.3.3 นําคาอุณหภูมทิี่ออปติไมตแบบระบบปด (off-line) ของงานวิจยัอรลัดดา (2002) 
มาใชเปนคาเปาหมายในการควบคุม 

1.3.4 ใชตัวกรองคาลมาน เพื่อทําการประมาณคาสเตท และพารามิเตอรมาใชในการหา
พลังงานความรอนที่เกิดจากปฏิกิริยา เพื่อใชการใชควบคุมกระบวนการ 

1.3.5 ใชตัวควบคุมกระบวนการแบบโมเดลพรีดิกทีฟ รวมกับตัวประมาณคาคาลมาน 
1.3.6 ทําการจําลองกระบวนการ และควบคุมปฏิกิริยาริยาที่เกิด ดวยโปรแกรมแมทแลป 

 

1.4 แผนงานวิจัย 
 

1.4.1. ศึกษากระบวนการเมมเบรน กระบวนการเพอรเวเพอเรชั่น และการเกิดปฏิกิริยา
เอสเทอรริฟเคชั่น 

1.4.2. ศึกษาการเขียนโปรแกรมแมทแลป และการใชอุปกรณชวยตาง ๆ 
1.4.3. ศึกษาการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ และการใชคาลมานฟลเตอร 
1.4.4. ใชคาลมานฟลเตอรในการประมาณคาพารามิเตอรตาง ๆ ที่ไมสามารถหาคาได 
1.4.5. การเขียนโปรแกรมกระบวนการ และทําการควบคุมกระบวนการ 
1.4.6. สรุปผลการจําลอง และทําการเปรียบเทียบผลการทดลอง 
1.4.7. ทําการรวบรวมขอมูลการจําลองเหตุการณ และจัดทํารายงานวิทยานิพนธ 
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งานวิจัยฉบับนี้แบบออกเปน 5 บท ดังนี้  

 

บทท่ี 1  เปนการแนะนาํเบื้องตนของงานวิจยัฉบับนี้ ซ่ึงประกอบไปดวยที่มาของมาวิจัย วตัถุ
ประสงค ขอบเขตของงานวิจัย งานวิจัยสนับสนุน และแผนการทํางานวิจัย 

บทท่ี 2 เปนการนําเสนองานวจิัยที่ผานมา เกีย่วกับเครื่องปฏกิรณเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน 
(Pervaporative Membrane) การควบคมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ และการคาลมานฟลเตอร 

บทท่ี 3 จะแสดงทฤษฏีที่เกี่ยวของกบังานวิจยันี้ ซ่ึงประกอบไปดวย กระบวนการแยกสารดวย
เมมเบรน คาลมานฟลเตอร และการควบคุมแบบโมเดลพริดิกทีฟ 

บทท่ี 4 จะเปนการอธิบายผลการจําลองกระบวนการของเครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบ
รน และแบบจําลองที่ใชการออกแบบตัวควบคุมกระบวนการ และการประมาณคาส
เตท และพารามิเตอรดวยตัวกรอกคาลมาน  

บทท่ี 5 แสดงผลการควบคุมกระบวนการดวยการควบคุมแบบพไีอดี (PID) เจนเนอริกโมเดล 
(GMC) และโมเดลพริดิกทีฟ (MPC) ในกรณีศึกษาตาง ๆ และทําการเปรียบเทียบในแต
ละกรณี 

บทท่ี 6 จะเปนการสรุปสาระสําคัญทั้งหมดของงานวิจยันี้ และนําเสนอแนวทางการวิจยังานนี้
ตอไป 



 

 

บทที่ 2 
งานวิจัยท่ีผานมา 

 

 

2.1 เครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน 
 

ปจจุบันไดมีการนําเคร่ืองปฏิกรณเมมเบรนมาใชในงานวิจัยสาขาเทคนิคชีวภาพอยางกวาง
ขวาง โดยเมมเบรนที่ใชเปนเยื่อที่มีรูขนาดเล็ก ซ่ึงงานหลัก ๆ ใชกับเอนไซมที่ไมมีการเคลื่อนไหว 
ใชในการแยกผลิตภัณฑ ในกระบวนการนําเอนไซมกลับมาใชใหม และนําไปใชเปนตัวเรงชีวภาพ
อ่ืน ๆ  

 

แนวคิดในการใชเพอรเวเพอเรชั่นในการกําจัดผลิตภัณฑที่ไมตองการออกจากสารผสมที่
เกิดปฎิกิริยาไดถูกนําเสนอโดย Jennings และ Binnings (1960) โดยไดนําเสนอวากระบวนการเพอร
เวเพอเรชั่นที่มีการใชเมมเบรนทํางาน และสามารถกําจัดน้ําออกจากสารละลายอินทรียไดดีเมื่อมีน้ํา
ผสมอยูในสารละลายไมสูง ดังนั้นปฏิกิริยาแบบผันกลับที่ไดน้ําเปนผลิตภัณฑที่ไมตองการ ควรจะมี
คาที่เหมาะสม 

 

กระบวนการเอสเทอรริฟเคชั่นเปนปฏิกิริยาที่มีความสําคัญ ที่สามารถพบไดทั่วไปในอุต
สาหกรรมเคมี การประยุกตใชเครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรชั่นเมมเบรนกับกระบวนการเอสเทอรริฟ
เคชั่นมีความแตกตางกับการรวมตัวของการกลั่นที่มีการเกิดปฏิกิริยาภายใน กับกระบวนการเพอรเว
เพอเรชั่น กลาวคือ น้ําจะถูกกําจัดออกจะไปทั้งสายที่ออกบน และลางหอ สวนเครื่องปฏิกรณเพอรเว
เพอเรชั่นเมมเบรนจะสามารถกําจัดน้ําออกไดในเวลาเดียวกับที่เกิดปฏิกิริยา ซ่ึงไดมีการคนควา
ปฏิกิริยาตาง ๆ กับเครื่องปฏิกรณดังกลาวเปนจํานวนมาก 

 

Kita และคณะ (1987, 1988) และ Okamota และคณะ (1993) ไดใช Toluene Sulfonic Acid 
เปนตัวเรงปฏิกิริยาในการผลิตเอทิลโอเลเอท (Ethyl Oleate) จากกระบวนการเอสเทอรริฟเคชั่นของ
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กรดโอเลอิก และเอทานอล โดยใชเครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรชั่นเมมเบรน และพบวาโพลิเมอรเมม
เบรนสามารถทําการเลือกผานสารไดมากที่สุด 

 

กระบวนการเพอรเวเพอเรชันสามารถใชแยกบิวทานอลออกจากสารละลายน้ํา-บิวทานอล 
โดยใชเยื่อที่ทําจากทอยางซิลิโคน โดยงานวิจัยของนายชมพูนุท พิภพลาภอนันต (1994) ผลการ
ทดลองแสดงวาฟลักซของบิวทานอลมีคาเพิ่มขึ้น เม่ือความเขมขนของบิวทานอลในสารปอน และ
อุณหภูมิสูงขึ้น และที่ความดันเพอรมิเอทมีคาลดลง ในขณะที่ฟลักซของน้ําจะมีคาคอนขางคงที่ใน
ชวงความเขมขนของสารปอนที่ศึกษา ฟลักซของน้ํามีคาเพิ่มขึ้นเมื่อเพิ่มอุณหภูมิ และลดความดัน
เพอรมิเอทลง  

 

Zhu และคณะทีมงาน (1996) ไดทําการศึกษาปฏิกิริยาเอสเทอรริฟเคชั่นระหวางกรดอะซิ
ติก และเอทานอลในเครื่องเพอรเวเพอเรชัน่เมมเบรนแบบตอเนื่อง โดยใช Polymeric/Ceramic เมม
เบรน ซ่ึงชวงของสภาวะที่ใชในการทดลอง ไดทําการเก็บคาการเปลี่ยนแปลงเปนผลิตภัณฑ ซ่ึงพบ
วามีคามากกวาคาสมดุลที่ไดจากการคํานวณ สําหรับการใชเมมเบรนในการกําจัดน้ําออกจากระบบ 

 

ศึกษาผลของการสกัดสารบาราคอลออกจากใบขี้เหล็ก และทําใหเขมขนขึ้นดวยกระบวน
การเพอรเวเพอเรชัน ของนายพิชัย ตั้งศรีสําเริง (1997) จากผลการทดลองพบวา ภาวะที่เหมาะสมใน
การสกัด และพบวาเยื่อแผนมีสมรรถนะของการแยกเอธานอลไดดีกวา น้ําและสารบาราคอล ตาม
ลําดับ คาการเลือกผานเอธานอลของเยื่อแผนมีคาสูงกวา คาการเลือกผานน้ําของเยื่อแผน สารละลาย
บาราคอลสามารถทําใหเขมขนขึ้นไดสูงสุด 

 

กลไกการถายโอนมวลของกระบวนการเพอรเวเพอเรชันสําหรับระบบน้ํา-พอลิอะคริลิกแอ
ซิด ของนายธัชพงศ ชูศรี (1999) ผลการศึกษาพบวาเมื่อใชเยื่อแผนที่อ่ิมตัวดวยสารปอนในกระบวน
การเพอรแวปเพอเรชัน สามารถสมมุติไดวาเกิดการเปลี่ยนเฟสขึ้นที่ผิวดานขาออกของเยื่อแผน แต
ถาใชเยื่อแผนแหงในการดําเนินกระบวนการเพอรเวเพอเรชันควรพิจารณาวาเกิดการเปลี่ยนเฟสขึ้น
ภายในเยื่อแผน 
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การศึกษาการใชเยื่อแผนโพลิไวนิลแอลกอฮอล ในงานวิจัยของลลิตา อัตนโถ (2000)  ซ่ึง
ทําปฏิกิริยาโครงรางตาขายกับกรดกลูตาริก เพื่อแยกน้ําออกจากสารสกัดหยาบจากใบขี้เหล็ก ดวย
กระบวนการเพอรเวเพอเรชัน พบวาเยื่อแผนมีความสามารถในการดูดซับน้ําและสารสกัดหยาบ ได
ดีกวาสารละลายเอทานอล และพบวามีปริมาณบาราคอล และสารบาราคอลเกิดการสลายตัวมากขึ้น 
เมื่ออุณหภูมิเพิ่มขึ้น นอกจากนี้ยังพบวาเพอรมิเอชันฟลักซของน้ํามีคาเพิ่มขึ้น เมื่อเพิ่มอุณหภูมิสาย
ปอน และลดความดันเพอรมิเอต สารบาราคอลไมสามารถซึมผานเยื่อแผนได  

 

การออฟติไมซ และควบคมุเครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน ของนางสาวอรลัดดา 
มูลศาสตรสาทร (2002) จากแบบจําลองทางคณิตศาสตรพบวาอุณหภูมิเปนปจจยัหลักที่สงผลตอ
ประสิทธิภาพของระบบ และอัตราการเกดิปฏิกิริยา ซ่ึงจากงานวิจยัพบวา ผลที่ไดจากการควบคุม
แบบเจนเนอรกิโมเดลรวมกบัคาลมานฟลเตอรใหผลการควบคุมที่ดี และมีความทนทานในสภาวะที่
มีความผิดพลาดของแบบจําลองกระบวนการ 

 

ในงานวิจยัเครือ่งเพอรเวเพอเรชันเมมเบรนสําหรับกระบวนการสังเคราะห Ethyl tert-Butyl 
Ether ที่สภาวะของเหลวจาก tert-Butyl Ether ที่สภาวะของเหลวจาก tert-Butyl Alcohol และ 
Ethanolของ W.Kiatkittipong, S.Assabumrungrat, P.Praserthdam และ S.Goto (2002) ในการงาน
วิจัยไดใช b -zeolite เปนตัวเรงปฏิกิริยา และใช PVA เมมเบรนในเครื่องปฏิกรณ การศึกษาอัตรา
การไหลของระบบสารผสมระหวางน้ํา กบั EtOH แสดงใหเห็นวาเมมเบรนทํางานอยางมีประสิทธิ
ภาพสําหรับการดึงน้ําออกจากระบบที่มีความเขมขนของน้ําที่ตํากวา 62% และในการศึกษาเครื่อง
ปฏิกรณเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรนไดทําการทําลอง และทําการจําลองกระบวนการ โดยใชคาพารา
มิเตอรจากผลการทําลอง พบวาสัดสวนของโมลเริ่มตนของ EtOH ตอ TBA, สัดสวนของพื้นที่หนา
ตัดของเมมเบรนตอโมลเร่ิมตนของ TBA, อุณหภมูิในการดาํเนนิการ อัตราการเลือกผานเมมเบรนมี
ผลกระทบตอประสิทธิภาพการทํางานของเครื่องปฏิกรณ การวิเคราะหคาของอุณหภูมิที่เหมาะสม
ในการดําเนินกระบวนการทาํใหไดผลผลิตที่มากที่สุด เนือ่งจากผลกระทบจากการแขงขันของอัตรา
การเกิดปฏิกิริยา และอัตราการใชสารตั้งตน 

 
งานวิจยัของ W.Kiatkittipong, S.Assabumrungrat และ P.Praserthdam (2002) ไดทําการ

สังเคราะหของ Ethyl tert-Butyl Ether จาก tert-Butyl Alcohol และ Ethanol โดยใชตวัเรงปฏิกิริยา
แบบ b -zeolite และใช PVA เมมเบรนในเครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรชันเมมเบรน โดยพบวาคา
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สัมประสิทธิ์การไหลผานเยือ่เมมเบรนของน้ํามีคามากกวาสารอื่น นอกจากนี้ยังพบวาจํานวนของ 
EtOH และสัดสวนของพื้นที่ผิวเมมเบรนตอมวลของการปอนสารตั้งตน (A/M) เปนปจจยัสําคัญ
ของประสิทธิภาพการทํางานของเครื่องปฏิกรณ 

  
การจําลองเครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรชันเมมเบรนสําหรับการสังเคราะหกระบวนการใน

สภาวะของเหลวของ ethyl tert-butyl ether จาก tert-butyl alcoholกับ ther โดยงานวจิยัของ 
S.Assabumrungrat, J.Phongpattha, P.Praserthdam, T.Tagawa และ S.Goto  (2003) ไดใช b -zeolite 
และ PVA เมมเบรน โดยใชขอมลูตาง ๆ จากผลการทดลองของเครื่องปฏิกรณแบบ Semi-batch ซ่ึง
ในงานวิจยัไดเนนไปที่การเปรียบเทียบประสิทธิภาพของเครื่องเพอรเวเพอเรชันเมมเบรน 2 แบบ
ของเครื่องที่ดําเนินการแบบตอเนื่อง โดยผลการวิจัยพบวา CSTR มีประสิทธิภาพดีกวาแบบ PFR 
เพียงชวงเดียวของสภาวะที่ดําเนินกระบวนการ โดยไดรับผลิตภัณฑ ETBE สูง 

 
การศึกษาทฤษฎีการสังเคราะห Methyl Acetate จาก Methol และ Acetic Acid ในเครือ่ง

ปฏิกรณเพอรเวเพอเรชันเมมเบรนของผลกระทบจากการไหลแบบตอเนื่อง ของ S.Assabumrungrat, 
W.Kiatkittipong, P.Praserthdam และ S.Goto (2003) ในงานวิจยัไดทําการเปรียบเทียบประสทิธิ
ภาพของเครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรชนัเมมเบรน 2 แบบ ซ่ึงมีเพียงชวงเดยีวของสถานการณดําเนิน
การที่ CS-PVMR ดีกวา PF-PVMR 

 

2.2 การควบคุมดวยโมเดลพรีดิกทีฟ 
 

Richalet (1976) ไดพัฒนาอลักอริธึม (Algorithm) การควบคุมแบบโมเดลฮิวริสติค (Model 
Predictive Heuristic Control, MPHC) หรือโมเดลอัลกอริธึม (Model Algorithm Control, MAC) 
โดยใชซอฟแวร IDCOM แบบจําลองการตอบสนองเปนแบบอิมพัลสของกระบวนการ เปนเชิงเสน
ในตัวแปรอินพุท และตวัแปรภายใน สามารถกําหนดสมรรถนะผานแกนการทํานายพฤติกรรมของ
เอาทพุทของกระบวนการในอนาคตกําหนดโดยเสนอางอิง (Reference Trajectory) สามารถรวม
ขอบเขตจํากัดตาง ๆ เขาไวในแบบจําลองสําหรับการควบคุม โดยมกีารนําอัลกอริธึมการประยกุต
ใชกับหนวยของฟลูอิดคะตะไลติกแครกกิง้ (Fluid Catalytic Cracking Unit, FCCU) สําหรับการ
ควบคุมอุณหภมูิของเทรยที่เปนกุญแจสําคญั (key tray) นอกจากนีย้ังมีการประยุกตใชกับการผลิต
พอลิไวนิลคลอไรด ที่มีขอบเขตจํากัดตาง ๆ ในการดําเนินงาน  
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Grosdidier (1987) ไดใชอัลกอริธึมของควอดราติกโปรแกรม (Quadratic Program) แทน
เทคนิคของการหาคําตอบโดยวิธีอิเทอเรชัน (Iteration) ในการแกปญหาการควบคุมที่บริษัทเชลล  

 

Cutler และ Ramaker (1979) ไดเสนอรายละเอียดของการควบคุมแบบไดนามิกเมตริกซ 
(Dinamic Matric Control, DMC) โดย Prett และ Gillette (1979) ไดประยุกตใชไดนามิกเมตริกซกับ
เครื่องปฏิกรณฟลูอิดคะตะไลติกแครกกิ้ง อัลกอริธึมของการควบคุมแบบไดนามิกเมตริกซใชแบบ
จําลองของการตอบสนองแบบสเต็บแบบเชิงเสน พฤติกรรมของเอาทพุทของกระบวนการใน
อนาคต ถูกกําหนดโดยความพยายามในการติดตามคาเซ็ทพอยทใหใกลเคียงที่สุดเทาที่จะเปนไปได  
และคาของอินพุทที่เหมาะสมสามารถคํานวณโดยการหาคําตอบของปญหาการหาคาที่นอยที่สุด
กําลังสอง ซ่ึงไดนําไปประยุกตใชในการควบคุมอุณหภูมิของเตาหลอมโลหะ และพบวามี
สมรรถนะในการควบคุมดีกวาการควบคุมแบบพีไอดีธรรมดา   ตอใชการควบคุมแบบไดนามิก
เมตริกซกับหนวยของฟลูอิดคะตะไลติก โดยสวนของการออปติไมซขอบเขตจํากัดใชเทคนิคการ
โปรแกรมเชิงเสน (Linear Programming, LP) ตอมา  Prett และ Garcia (1988) ไดนําเสนออัลกอริ
ธึมของการควบคุมแบบไดนามิกเมตริกซ ในรูปของแบบจําลองสเตทสเปซในเวลาดีสครีต เรียกวา 
การควบคุมแบบสเตทสเปซไดนามิกเมตริกซ (State Space Dinamic Matrix Control, DMCss)  

 

 โดยสรุปอาจกลาวไดวาการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟรุนแรกมีอยูในอัลกอริธึมโมเดล
ฮิวริสติกและไดนามิกเมตริกซ ซ่ึงเปนพื้นฐานในการออกแบบการควบคุมในอุตสาหกรรม  ตอมา
วิศวกรของบริษัทเชลลไดพัฒนาอัลกอรึธึมของการควบคุมแบบไดนามิกเมตริกซ ในรูปแบบควอด
ราติกโปรแกรม  (Quadratic Program, QP) เรียกวา ควอดดราติกไดนามิกเมตริกซ  (Quadratic 
Dynamic Matric Control, QDMC) โดยขอบเขตจํากัดตาง ๆ จะปรากฎอยางชัดเจนในอัลกอริธึม
สําหรับการควบคุม ซ่ึงรูปแบบเหมือนกับการควบคุมแบบไดนามิกเมตริกซ แตกตางเพียงการ
คํานวณคาอินพุทที่เหมาะสมเปนผลเฉลยคําตอบของควอดดราติกโปรแกรมเทานั้น ซ่ึง Garcia ได
ประยุกตใชกับเตาเผาไพโรไลซีส (Pyrolysis Furnace) ในการปรับความดันของกาซเชื้อเพลิงในเตา
เผา  
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ตอมาไดมีการพัฒนาเทคนิคการประมาณคาสเตทใชรวมกับการควบคมุ (1992) ไดประยุกต
ใชควอดดราติกไดนามกิเมตริกซรวมกับตวักรองคาลมาน สําหรับการควบคุมอณุหภูมิของเครื่อง
ปฏิกรณพอลิเมอไรเซชัน ซ่ึงพบวาควอดดราติกไดนามกิเมตริกซแบบเชิงเสนไมสามารถใชสําหรับ
กระบวนการที่ไมมีเสถียรภาพของลูปเปด (Open Loop) ได   

 

Garcia (1982) ไดเสนออัลกอริธึมการควบคุมแบบอินเทอนัลโมเดล กลาวกนัวาการควบ
คุมแบบอินเทอนัลโมเดล  ซ่ึงเปนการควบคุมสําหรับกระบวนการแบบเชิงเสนที่มตีัวแปรเขาออก
ตัวแปรเดียว (Single Input Single Output, SISO) หรือมีตัวแปรเขาออกหลายตวัแปร (Multi Input 
Multi Output, MIMO) ในเบือ้งตนการควบคุมแบบอินเทอนัลโมเดล ถูกใชในการควบคุมระบบตาง 
ๆ ที่มีเวลาหนวง  ตอมา Clark พัฒนาอัลกอริธึมโมเดลเบสพรีดิกทีฟ  (Model Based Predictive 
Control, MBPC) อัลกอริธึมที่ไดรับการยอมรับอยางมาก คือ เจนเนอไรซพรีดิกทีฟ (Generize 
Predictive) ซ่ึงสามารถระบบควบคุมไดดมีีความทนทาน ลดการคํานวณผลตอบสนองของการควบ
คุม และสามารถใชกับปญหาการควบคุมกระบวนการตาง ๆ ที่ไมมีเฟสต่ําสุด (non-minimum 
phase) และการควบคุมกระบวนการที่ไมมีเสถียรภาพในลูปเปดไดประยุกตใชกับกระบวนการแบบ
ไมเชิง 2 กระบวนการ คือ การควบคุมมอเตอรที่ใชขัดชิ้นไมและการควบคุมพีเอช โดยใชแบบ
จําลอง  

 

วิทยานิพนธของสุรินทรทิพย ถาวรทววีงษ (1995) ศึกษาการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 
หรือ การควบคุมแบบไดนามิกแมทริกซ ซ่ึงมีพื้นฐานของโมเดลแบบคอนโวลูซันดีสครีต อิมพลี
เม็นทบนเครื่องพีซีดวยภาษาซี โดยนํามาประยุกตใชกับระบบการผสมของเหลว ประกอบดวย 2 
อินพุท คือ น้ํารอนและน้ําเยน็ และ 2 เอาทพุท คือ ระดับและอุณหภูมิของของเหลวในถัง ประเมิน
สมรรถนะของตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ เปรียบเทียบกับตัวควบคุมแบบพีไอดีสําหรับระบบ
ลูพเดี่ยว (ระดบัหรืออุณหภมูิ) และระบบลพูหมู (ระดับและอุณหภูมิ) พบวา มี 9 กรณีที่ตัวควคุม
แบบโมเดลพรดีิกทีฟ ใหผลการควบคุมที่ดีกวาตวัควบคุมแบบพีไอดี ในขณะที่อีก 3 กรณใีหผลการ
ควบคุมใกลเคยีงกัน นอกจากนี ้ ยังไดทําการตรวจสอบความรอบัสตของตัวควบคุมแบบโมเดลพรี
ดิกทีฟ 
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การควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟรุนตอมา Qin (1997) ไดพัฒนามาใชแบบจําลองแบบไม
เชิงเสน (nonlinear model) เรียกวาการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟแบบไมเชิงเสน (Nonlinear 
Model Predictive Control, NMPC) โดยสามารถควบคุมโดยใชออฟเจ็คทีฟฟงกชัน (Objective 
Function) ไดมากกวาหนึ่งฟงกชัน ซ่ึงคําตอบหาไดยากขึ้น การคํานวณแอคชันของการควบคุมทํา
ได โดยการแกปญหาออปตไิมเซชันออนไลน โดยใชแบบจําลองแบบไมเชิงเสนในการทํานายเอาท
พุทในอนาคต  

 

การแกปญหาโมเดลพรีดิกทฟีแบบไมเชิงเสนประสบความสําเร็จในการทดสอบ และ
ประยุกตใชในอุตสาหกรรมจํานวนมาก โดยบริษัทอีสแมนโกดกั (Eastman Kodak) ไดนําไป
ประยุกตใชกบัเครื่องปฏิกรณเคมีผสมโลหะดวยวิธีทางไฟฟาแบบแบตซ Arkun และ Zafiriou  
(1989) ไดประยุกตใชอัลกอริธึมของ Bequette (1991) รวมกับตวัประมาณคาตัวกรองคาลมานแบบ
ยืดขยาย (Extended Kalman filter) โดยใชซอฟแวร เพื่อปรับปรุงสมรรถนะของระบบการควบคุม
กระบวนการที่มีไดนามิกสชา และไมมีเสถียรภาพในลูปเปด  

 

งานวิจยัของนายวิบูลย ธรรมทินโน (1996) การศึกษาผลของสัญญาณรบกวนทีเ่กิดขึ้นกับ
ระบบ และความคลาดเคลื่อนเนื่องจากการวัดทั้งแบบที่เปนชนดิขาวแบบเกาส และชนิดสีแบบเกาส 
ระหวางตัวควบคุมฟซซีชนิดที่มีการปรับตัวและตัวชดเชยที่ใชตวักรองคาลมาน โดยทดสอบกบัเพน
ดูลัมผกผัน ผลการทดสอบดวยแบบจําลองโดยใชคอมพวิเตอร พบวาตัวควบคุมฟซซีชนิดที่มีการ
ปรับตัวสามารถลดผลของสัญญาณรบกวนที่เกิดขึน้กับระบบ และความคลาดเคลื่อนเนือ่งจากการ
วัดทั้งแบบที่เปนชนิดขาวแบบเกาส และชนิดสีแบบเกาสไดดีกวาตัวชดเชยที่มีตวักรองคาลมาน แม
วาสัญญาณรบกวนทีเ่ขาสูระบบ จะมีคาความแปรปรวนเปลี่ยนไปจากที่กําหนดไวในการออกแบบ
ตัวกรองคาลมาน หรือใชในการเรียนรูตวัควบคุมฟซซีชนิดที่มีการปรับตัว นอกจากนี้ตวัควบคุมฟซ
ซีชนิดที่มีการปรับตัวยังสามารถลดผลของสัญญาณรบกวนไดด ี เมื่อแบบจาํลองระบบมีความไม
เปนเชิงเสน ในขณะที่ความสามารถในการลดผลของสัญญาณรบกวนของตัวกรองคาลมานลดลง 

 

ศราวุธ (1998) ทําการประยุกตใชการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ สําหรับการควบคุม
อุณหภูมิของเครื่องปฏิกรณเคมีแบบแบตซที่มีปฏิกิริยาคายความรอน  โดยเปรียบเทียบกับเจนเนอ
ริกโมเดล ผลการวิจัยพบวาการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟรวมกับคาลมานฟลเตอร สําหรับ
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ประมาณคาความรอนของปฏิกิริยา ใหผลการควบคุมควบคุมอุณหภูมิของเครื่องปฏิกรณไดดีกวา
เจนเนอริกโมเดล รวมทั้งในกรณีมีความผิดพลาดของคาคงที่พารามิเตอร และของกระบวนการ ได
แก สัมประสิทธิ์การถายเทความรอน มวลรวมในเครื่องปฏิกรณ อัตราการเกิดปฏิกิริยา และความ
รอนของปฏิกิริยา โดยโมเดลพรีดิกทีฟสามารถปรับตัวเขาสูคาเปาหมายไดอยางรวดเร็วกวา 

 

งานวิจยัของนางสาววนารัตน ดวงวัง (1999) โดยวจิัยการควบคุมคาพีเอชในโรงงานอุต
สาหกรรมเคมีหลายประเภทที่มีการใชกรดแกดวยการควบคุมแบบจําลองกระบวนการ ไดนํามาใช
ในการควบคุมคาพีเอชของน้ําเสีย งานวิจยันีไ้ดเสนอการประยุกตใชตัวควบคุมแบบปอนกลับสเตต 
ซ่ึงเปนหนึ่งในตัวควบคุมแบบจําลองในการควบคุมคาพีเอชของน้ําเสียของโรงงานเหล็กรีดเย็น 
นอกจากนั้นตวักรองคาลมานถูกนํามาใชรวมกับสมการของตัวควบคมุแบบปอนกลับสเตต เพื่อ
ประมาณคาพารามิเตอรที่ไมทราบคาหรือไมแนนอนบนโปรแกรมแม็ทแล็บ ผลการศึกษาแสดงให
เห็นวา การควบคุมแบบปอนกลับสเตตนัน้สามารถนําไปควบคุมตัวแปรขาออกหลายตัว และให
สมรรถนะดีกวาเมื่อเปรียบเทียบกับตวัควบคุมแบบพีไอดี ในกรณีทีม่ีตัวรบกวนเปนอัตราการไหล 
และความเขมขนของน้ําเสีย และกรด นอกจากนัน้การใชตัวกรองคาลมานในสมการของการควบ
คุมแบบปอนกลับสเตต สามารถเพิ่มสมรรถนะของตัวควบคุมแบบปอนกลับสเตตในกรณีของตัว
แปรวัดมีความสัญญาณรบกวน 

 

Loeblein และ Perkins (1999) ประยุกตใชการควบคุมโมเดลพรีดิกทีฟ สําหรับการปรับปรุง
การควบคุมและการออปติไมซหนวยฟลูอิดคะตะไลติกของโรงงานแยกแกส ซ่ึงมีตัวแปรรบกวน
และความไมแนนอนของพารามิเตอรมีผลตอการการออปติไมซกระบวนการ ที่จุดปฏิบัติการ เชน 
คาสัมประสิทธการถายเทความรอน คุณภาพคะตะลิสต (Catalyst) คุณภาพของอัตราไหลสายปอน 
และความตองการของตลาดเปนตน โดยเมื่อตัวแปรรบกวนเขามารบกวนในกระบวนการกระบวน
การกอนที่จะมีการออปติไมซ   โมเดลพรีดิกทีฟรวมกับคาลมานจะทําการออปติไมซและทําการ
ปรับปรุงการควบคุมเมื่อมีการเปลี่ยนแปลงตัวแปรรบกวน  แบบจําลองของกระบวนการที่ใชอยูใน
รูปสเตทสเปซ การแกสมการหาผลเฉลยในรูปแบบโปรแกรมควอดราติก 

 

ปริญญาพร (1999) ประยุกตใชการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ    รวมกับคาลมานฟลเตอร 
ในการควบคุมอุณหภูมิ และความเขมขนสําหรับเครื่องปฏิกรณเคมีถังกวนแบบตอเนื่องที่มีปฏิกิริยา
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คายความรอนอันดับหนึ่ง ซ่ึงแสดงพฤติกรรมที่มีความไมเปนเชิงเสนสูง พบวาตัวควบคุมมี
สมรรถนะในการควบคุมดี และสามารถมีเสถียรภาพของระบบสูงภายใตขอบเขตจํากัดตาง ๆ ของ
การดําเนินการเชน เมื่อมีการเปลี่ยนแปลงตัวแปรรบกวนระบบ การติดตามเซ็ตพอยซ และในการ
ควบคุมเมื่อมีความผิดพลาดของพารามิเตอร และของกระบวนการ ทั้งในกรณีที่มีความวองไวตอ
การเปลี่ยนแปลงคาพารามิเตอร และกรณีที่มีหลายสภาวะคงตัว 

 

งานวิจยัของ สุพัตรา ทองมีสี (2000) เร่ืองการใชการควบคมุแบบโมเดลพรีดิกทีฟ รวมกับ
คาลมานฟลเตอร สําหรับการควบคุมอุณหภูมิของเครื่องปฏิกรณแบบแบตซของกระบวนการ 
polymerization จากผลการจําลองพบวาระบบควบคุมโมเดลพรีดิกทฟีรวม กับตวักรองคาลมาน
สามารถควบคุมอุณหภูมิภายในเครื่องปฏิกรณเคมีพอลิเมอรแบบแบตซไดอยางดี และมีประสิทธิ
ภาพเหนือกวาการควบคุมเจนเนอริกโมเดลรวมกับตัวกรองคาลมาน ทั้งในกรณีปกติ และกรณทีี่มี
ความผิดพลาดของพารามิเตอรของแบบจําลอง และกระบวนการอนัไดแก การลดลงของคา
สัมประสิทธิ์การถายเทความรอน การเพิ่มขึ้นของความเขมขนของโมโนเมอร การลดลงของอัตรา
การสิ้นสุดปฏิกิริยา และการเพิ่มขึ้นของคาความรอนของปฏิกิริยา 

 

งานวิจัยของนาย อนุพัฒน วรดิถี (2000) ไดนําเสนอการประยุกตการควบคุมดวยแบบจําลอง
เจนเนอริกสําหรับการควบคุมอุณหภูมิของเครื่องปฏิกรณถังกวนแบบตอเนื่องที่มีปฏิกิริยาคายความ
รอนอันดับหนึ่งแบบผันกลับได ซ่ึงแสดงพฤติกรรมที่มีความไมเปนจริงเชิงเสนสูง และเครื่อง
ปฏิกรณถังกวนแบบตอเนื่องที่มีปฏิกิริยาคายความรอนอันดับหนึ่งแบบผันกลับไมได ซ่ึงจากผลการ
จําลองระบบควบคุมไดแสดงใหเห็นวาเครื่องควบคุมดวยแบบจําลองเจนเนอริกที่ใชรวมกับคาล
มานฟลเตอรใหสมรรถนะ และความทนทานที่ดีกวาเครื่องควบคุมแบบพีไอดีในการควบคุม
อุณหภูมิของเครื่องปฏิกรณถังกวนแบบตอเนื่องทั้งในกรณีที่มีการเปลี่ยนแปลงคาตัวแปรรบกวน
ระบบ และกรณีที่มีการเปลี่ยนแปลงคาเปาหมายในการควบคุม และเครื่องควบคุมยังใหสมรรถนะ
ในการควบคุมที่ดีในกรณีที่มีความผิดพลาดของแบบจําลอง/กระบวนการที่ทําการควบคุม 

 

การประยกุตใชการควบคุมโมเดลพรีดิกทฟี รวมกับคาลมานฟลเตอร สําหรับเครื่องปฏิกรณ
แยกกํามะถันแบบตอเนื่องในงานวิจยัของนายสมบูรณ พฒันาวิจิตร (2002) โดยในการสรางตัวควบ
คุมโมเดลพรีดิกทีฟ ตวัประมาณคาตวักรองคาลมานไดถูกนํามาใชรวมกับอัลกอริธึมโมเดลพรีดิก



 

 

14

ทีฟ เพื่อประมาณคาสเตท และพารามิเตอรที่ไมทราบคา จากผลการจําลองพบวาระบบควบคุม
โมเดลพรีดิกทฟีทํางานไดดีกวาแบบเจนเนริกโมเดล ยิ่งไปกวานัน้ตัวประมาณคากํามะถัน ซ่ึงถูกแก
ไขโดยผลจากหองทดลองเปนระยะ ๆ ก็ชวยซึมซับคาความผิดพลาดจากแบบจําลอง จากการที่
ปริมาณกํามะถันในสายปอน หรืออัตราการเกิดปฏิกิริยาเปลี่ยนแปลงไป 

 

การควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟสําหรับเครื่องแยกแบบเยื่อแผนอัลตราฟลเตรชัน ที่มีการ
ไหลแบบขวางของของแข็ง และของเหลว ซ่ึงเปนงานวิจัยของนางสาววีรวรรณ วรีชัยพิเชษฐกุล 
(2002) สําหรับการแยกน้ํามนัจากน้ํา โดยผลการจําลองพบวาตวัควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟจะให
ผลการควบคุมที่ดีที่สุด เมื่อเทียบกับตวัควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดล และตัวควบคมุแบบดั้งเดมิ ทั้ง
นี้ตัวควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟรวมกบัตวักรองคาลมานมีความทนทานสูง และสามารถควบคุม
คาฟลักซในระบบการแยกเยื่อแผนชนิดอัลตราฟลเตรชันไดดี 

 

งานวิจยัของนายอมรชัย อาภรณวิชานพ (2002) เสนอการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟเพื่อ
ควบคุมเครื่องปฏิกรณแบบทริกเคิลเบด ซ่ึงเกิดปฏิกริิยาไฮโดรจีเนชั่นแบบมีตวัเรงปฏิกิริยาของไพ
โรไลซีสแกสโซลีน ผลการจําลองแสดงใหเห็นวาการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟใหสมรรถนะ
การควบคุมทีด่ีกวาเมื่อเปรียบเทียบกับตวัควบคุมแบบพไีอด ี นอกจากการประยกุตใชเทคนิคการ
ควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทฟีกับเครื่องปฏิกรณแบบทรกิเคิลเบดแลว งานวจิัยนี้ยงัศึกษาสมรรถนะ
ของการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟในการควบคุมเครื่องปฏิกรณเคมีแบบกะ และแบบตอเนื่อง ใน
กรณีของเครื่องปฏิกรณแบบกะ การควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟไดนําไปใชเพื่อปรับปรุงการ
ดําเนินการโดยการปรับตัวเซ็ตพอยทของอุณหภูมิที่เหมาะสมแบบออนไลน ในกรณีเครือ่งปฏิกรณ
แบบตอเนื่อง การควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟไดนาํไปใชในการควบคุมความเขมขนของผลิต
ภัณฑ ผลการจําลองแสดงใหเหน็วาการควบคมุแบบโมเดลพรีดิกทีฟสามารถนําไปใชในการควบ
คุม และปรับปรุงประสิทธิภาพของเครื่องปฏิกรณทั้งสองแบบไดดี 

 

 งานวิจัยของนาย อธิป ถายานุวัตร (2002)ในงานวจิัยไดทําการสรางชุดทดลอง และตัวควบ
คุมแบบโมเดลพรีดิคทีฟ สําหรับควบคุมระดบัของเหลวแบบเฉลี่ยซ่ึงมักใชเปนถังพักที่เชื่อม
ระหวางหนวยปฏิบัติการ เพือ่วัตถุประสงคทําใหการเปลี่ยนแปลงของอัตราการไหลเปนไปไดอยาง
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ราบรื่น ซ่ึงสรุปไดวาการควบคุมของตัวควบคุมแบบโมเดลพรดีิกทีฟสามารถทํางานไดเปนไปตาม
แนวทางที่ตองการเปนอยางดี และทําการเปรียบเทียบกับตัวควบคุมแบบพี และพีไอ 

 

งานวิจัยของนาย เอกชัย แซฉั่ว (2003) ในการควบคุมกระบวนการเตรียมผาแบบตอเนื่อง
โดยตัวควบคุมแบบเอ็มพีซี  ซ่ึงทําการศึกษาการเตรียมผาในข้ันตอนเดียว รวมถึงขั้นตอนการลางท่ี
ผา และน้ําไหลสวนทางกัน แบบจําลองทางคณิตศาสตรของระบบนี้ไดรับการพัฒนาขึ้นบนพื้นฐาน
ของการดุลมวลสาร และการดุลพลังงาน และใชการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟรวมกับตัวกรอง
คาลมานตเปนเพื่อชวยควบคุมอุณหภูมิใหเขาสูคาเปาหมายที่ตองการ จากผลการจําลองพบวา การ
ควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟรวมกับตัวกรองคาลมานตใหผลการควบคุมที่ดี และมีความทนทานใน
สภาวะที่คาพารามิเตอรของกระบวนการมีความผิดพลาด 

 

2.3 คาลมานฟลเตอร (Kalman Filter) 
 

ในการศึกษากระบวนการตาง ๆ ในอุตสาหกรรม จําเปนที่จะตองรูขอมูล และคาวัดตาง ๆ 
เพื่อนําไปใชในการวิเคราะห แตในความเปนจริงมีคาตาง ๆ ในกระบวนการที่ไมสามารถทราบได 
หรือไมสามารถที่จะไดคาที่ถูกตองตามความตองการ เนื่องจากอาจมีสัญญาณรบกวนในการวัดคา 
หรือการที่เครื่องมือตาง ๆ มีความผิดพลาดในการวัด จึงไดมีความพยายามในการนําตัวประมาณคา
มาใชในการประมาณคาพารามิเตอรตาง ๆ ซ่ึง คาลมานฟลเตอร ก็เปนทางเลือกทางหนึ่งที่นิยมนํามา
ใชในการแกปญหาเหลานี้ 

 

Halmilton และ Seborg (1973) แสดงใหเห็นวา ขอเดนของคาลมานที่เหนือตวักรองเอกซ
โพเนนเชยีลคือ สามารถประมาณคาตวัแปรสเตทไดด ี แมในกรณีทีม่ีการรบกวนของสัญญาณการ
วัดและมีความผิดพลาดของพารามิเตอรของแบบจําลองกระบวนการกต็าม และประสิทธิภาพของ
ตัวกรองคาลมานจะขึ้นกับความถูกตองของกระบวนการ และคาน้ําหนักของเมตริกซ 

 

Lee และ Sullivan (1988) เสนอการควบคุมเจนเนอริกโมเดล (Generic Model Control, 
GMC) ซ่ึงใชแบบจําลองแบบไมเชิงเสนในตัวควบคุมแบบเจนเนอรกิโมเดลไดโดยตรง เพื่อทีจ่ะ
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กําหนดผลการตอบสนองที่ตองการได ดังนั้นแบบจําลองที่ใชจึงไมจําเปนตองทําใหเปนเชิงเสน
กอน สําหรับการปรับเครื่องควบคุมนั้นทาํไดโดยการปรับจูนคาพารามิเตอรเพียง 2 คาเพื่อใหไดคา
การตอบสนองของระบบที่ตองการ ตอมา Cott และ Macchietto (1989) ประยุกตใชเจนเนอรกิ
โมเดลของ Lee และ Sullivan ในการควบคุมอุณหภูมขิองเครื่องปฏิกรณเคมีแบบแบตซทีม่ปีฏิกริยา
คายความรอน (Exothermic Batch Reactor) รวมกับการประมาณคาความรอนที่เกิดจากปฏิกริยา
ของ Jutan และ Uppal (1984) ช่ือตัวกรองเอกซโพเนนเชียล ผลการควบคุมพบวาสามารถควบคุม
อุณหภูมิของกระบวนการนี้ไดอยางด ี  แตเทคนิคการประมาณคาความรอนยังไมดนีัก  ตอมามผูี
เสนอเทคนิคการประมาณคาความรอนที่เกดิขึ้นจากปฏิกริยาโดยตวักรองคาลมาน (Kalman Filter) 
ซ่ึงถูกใชในงานวิจยัของ Bonvin และ Valliere (1989) และ Kershenbaum และ Kittisupakorn 
(1994) พบวาคาความรอนที่ประมาณไดใกลเคียงกับความรอนที่เกิดขึ้นจริง 

 

Bonvin (1989) เสนอการใชตัวประมาณคาสเตท และพารามิเตอร  ชนิดตัวกรองคาลมาน
แบบไมเชิงเสน สําหรับการประมาณคาความรอนในเครื่องปฏิกรณเคมีแบบแบตซ ที่มีการเกิด
ปฏิกิริยาคายความรอน เนือ่งมาจากระบบไมมีสภาวะคงตัว นอกจากนี้ยังมกีารศกึษาผลของความ
วองไวในกรณีที่มีการรบกวนของสัญญาณการวัด 

 

Lee และ Sullivan (1989) ประยุกตใชเจนเนอริกโมเดลในการควบคมุอุณหภูมิของเครื่อง
ปฏิกรณเคมีแบบแบตซที่มีปฏิกริยาคายความรอน (Exothermic Batch Reactor) รวมกบัการ
ประมาณคาความรอนที่เกิดจากปฏิกริยาของ Jutan และ Uppal (1984) ตัวกรองเอกซโพเนนเชยีล 
ผลการควบคุมสามารถควบคุมอุณหภูมิของกระบวนการนี้ไดอยางดีแตเทคนิคการประมาณคาความ
รอนยังไมดนีกั      ตอมามีผูเสนอเทคนิคการประมาณคาความรอนทีเ่กิดขึ้นจากปฏกิริยาโดยตัวกร
องคาลมาน (Kalman Filter) ซ่ึงถูกใชในงานวจิัยของ Bonvin (1989) และ Kershenbaum และ 
Kittisupakorn (1994) พบวาสามารถประมาณไดใกลเคียงกับความรอนที่เกิดขึ้นจริง   

 

Myers และ Luecke (1991) ไดอธิบาย และแสดงถึงแนวความคิดใหมซ่ึงมีประสิทธิภาพใน
การใชคาลมานฟลเตอร ในการแกสมการนําระบบไดนามิกที่มีการทํางานอยางตอเนื่อง ดวยการวัด
แบบแยกสวน (Discrete) ซ่ึงมีวิธีนี้มีความแมนยํา และมีประสิทธิภาพมาก 
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Tan และทีมงาน  (1991) ไดใชวิ ธีการประมาณคา 2 แบบ  คือ  Extended Kalman Filter 
(EKF) และ Iterative Extended Kalman Filter (IEKF) กับระบบตัวที่แปรที่ไมเปนเชิงเสน และไม
สามารถวัดคาตัวแปรสเตทไดในกระบวนการหมัก ซ่ึงจากผลการทดลองปรากฏวาวิธีการประมาณ
คาที่นํามาใชประสบผลสําเร็จ 

 

สราวุธ (1998) ไดทําการศึกษาเกี่ยวกับอุณหภูมิของเครื่องปฏิกรณแบบกะ ซ่ึงเปนปฏิกริิยา
คายความรอน และทําการเปรียบเทียบประสิทธิภาพระหวางตวัควบคมุแบบ MPC และ GMC ซ่ึง
ตัวควบคุมทั้งหมดจําเปนตองอาศัยคาที่ไดจากการวัด และคาพารามิเตอรตาง ๆ 

 

 งานวิจยัของนายสงค บํารุงวงศดี (1998) มีวัตถุประสงค คือ เพื่อออกแบบ และพัฒนา
ซอฟตแวรสําหรับการประมาณคาสเตต และพารามิเตอรดวยข้ันตอนวิธีตัวกรองคาลมาน โปรแกรม 
kSTAPEN เปนโปรแกรมทีถู่กเขียนขึ้นดวยภาษา Borland C++ ซ่ึงผลการจําลองพบวาโปรแกรม 
kSTAPEN สามารถประมาณคาไดผลเปนทีน่าพอใจสําหรบัทุก ๆ กรณีทีท่ดสอบ และสามารถนํามา
ใชเปนตัวอยางในการประยุกตใชการประมาณคาสเตท และพารามิเตอรได 

 

การควบคุมกระบวนการเชิงเสนสําหรับคาความเปนกรดดางของกระบวนการบําบดัน้ําเสีย 
ของนาย นนัทนา ศิริพันธ (2000) งานวิจยันี้ไดทําการออกแบบการควบคุมแบบโกลบอลลีลิเนียรไร
ซ่ึงรวมกับคาลมานฟลเตอรแบบยืดขยาย เพื่อควบคุมพีเอชของกระบวนการบําบัดน้ําเสียซ่ึงเปน
สวนหนึ่งของโรงงานชุบโลหะดวยไฟฟา เมื่อนําผลการควบคุมมาเปรียบเทียบกับพบวาการควบคุม
แบบโกลบอลลีลิเนียรไรซิ่งรวมกับคาลมานฟลเตอรใหสมรรถนะการควบคุม ซ่ึงใกลเคียงกับการ
ควบคุมแบบพไีอดีในกรณีทีส่ภาวะปกติ และใหสมรรถนะ และความทนทานดกีวาในกรณีที่มีการ
เปล่ียนแปลงคาตัวแปรรบกวนระบบ และมีความผิดพลาดของแบบจําลองของกระบวนการ 

 

การออกแบบ และพัฒนาซอฟตแวรขั้นตอนวิธีตัวกรองคาลมานสําหรับกระบวนการเคมี 
โดยนายวีรยุทธ เสิศบํารุงสุข (2000) ไดออกแบบซอฟตแวรชิ้นแรก คอื kSTAPEN+ ซ่ึงเปน
ซอฟตแวรเพื่อใชสําหรับฝกการใชงานตวักรองคาลมาน ซอฟตแวรช้ินที่สอง คือ ซอฟตแวรคอมโพ
แนนท kSTAPEN-C ในซอฟตแวร kSTAPEN+ ผูใชสามารถกําหนดระบบทีต่องการศึกษาดวยตน
เอง และเลือกคาสเตท และพารามิเตอรที่ตองการประมาณได ในงานวิจยัไดทําการทดสอบ
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ซอฟตแวร kSTAPEN+ กับเครื่องปฏิกรณคายความรอนแบบแบทซ จากนั้นไดทําการเทียบผลการ
จําลองที่ไดกับผลการจําลองที่เขียนขึ้นดวย Matlab ซ่ึงพบวาไดผลที่ใกลเคียงกัน นอกจากนี้ ยังได
ทําการทดสอบซอฟตแวร kSTAPEN+ กับระบบอื่น ๆ เพิ่มเติม คอื เครื่องใหความรอน เครือ่ง
ปฏิกรณถังกวนแบบตอเนื่อง และเครื่องปอนสารขนาดเล็ก ในสวนของซอฟตแวร kSTAPEN-C 
เปนคอมโพแนนทที่ไดพัฒนาโดยใชเทคโนโลยีของคอม จึงทําใหสามารถใชคอมโพแนนทนี้รวม
กับคอมไพเลอรที่สนับสนุนการใชงานคอม เชน บอรแลนดเดลไฟ วชิวลเบสิก เปน ในงานวิจัยได
ทดสอบคอมโพแนนท kSTAPEN-C กับบอรแลนดเดลไฟ และวิชวลเบสิก เมื่อเปรียบเทียบผลการ
ประมาณที่ไดกับผลที่ไดจาก kSTAPEN+ พบวาไดผลที่เทากัน 

 

การควบคุมกระบวนการของเครื่องปฏิกรณ ในการผลิตเอทานอลโดยใชการควบคุมแบบจี
เอ็มซี ของนาย ณรงค ดวงเกต (2002) ในงานวิจยันี้ไดนําเสนอการประยกุตใชการควบคุมแบบเจน
เนริกโมเดล กบักระบวนการผลิตเอธานอล โดยเปรียบเทยีบกับการควบคุมแบบพีไอดี รวมกับการ
ใชงานตวัประมาณคาสเตท และพารามิเตอร โดยอาศัยดัชนีชี้วดั คือ คาไอเอสอี เพื่อเปนการศกึษา
สมรรถนะของตัวควบคุมทัง้สองแบบ เมื่อเกิดความคลาดเคลื่อนของแบบจําลองกับกระบวนการ
จริง ที่สภาวะปกติผลการจําลองแสดงใหเหน็วาสมรรถนะในการควบคมุแบบเจนเนรกิโมเดลรวม
กับตัวประมาณคาสเตท และพารามิเตอร ใหสมรรถนะที่ดีกวาการควบคุมแบบพีไอดี 



บทที่ 3 
ทฤษฏี 

 

 

กระบวนการแยกสารดวยเยื่อแผนมีมากมายหลายชนิด ดวยความแตกตางทางโครงสราง
ตาง ๆ และตามขอไดเปรยีบทางดานโครงสรางที่สามารถใชเสริม หรือชวยในกระบวนการที่การ
เกิดปฏิกิริยา เพื่อใหไดรับประสิทธิภาพทีสู่งขึ้นกวากระบวนการธรรมดา ในป ค.ศ. 1970 ไดมีการ
สรางเครื่องปฏิกรณที่มีการใชเยื่อแผนในการแยกสาร และมีการใชประโยชนในวงกวางไมวาจะ
เปนในสาขาชีวเคมี สาขาเคมี สาขาสิ่งแวดลอม และสาขาปโตรเลียม เปนตน 

 

ในบทนีจ้ะนําเสนอความรูพืน้ฐานที่จําเปนสําหรับกระบวนการแยกสารดวยเยื่อแผน การ
ควบคุมดวยตวัควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทฟี (MPC) และการใชตวัประมาณคาสเตท และพารา
มิเตอรตัวกรองคาลมาน รวมทั้งความรูพืน้ฐานดานเครือ่งปฎิกรณเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน โดยจะ
มีรายละเอียด ดังนี้ 

 

3.1 กระบวนการเยื่อแผน 
 

 กระบวนการเยื่อแผนสังเคราะห เปนกระบวนการที่ใชเยื่อแผนเพื่อแยกสาร หรือเพิ่มความ
เขมขน หรือทําสารใหบริสุทธิ์ สําหรับสารละลาย หรือกาซผสม กระบวนการเยื่อแผนสังเคราะหถูก
คนพบมานานกวา 30 ปแลว และมีพัฒนาขึน้มาเปนลําดับ จนปจจุบันนีม้ีการใชกระบวนการเยื่อ
แผนสังเคราะหหลายกระบวนการในอุตสาหกรรมตาง ๆ โดยอาจนําไปใชเทนกระบวนการแยก
ธรรมดา หรือใชเสริมในกระบวนการเดิม โดยมีหลักการสําคัญของกระบวนการเยื่อแผนสงัเคราะห 
คือ จะตองมีแรงขับที่ทําใหสารละลายไหลผานเยื่อแผน และเกิดการแยก เชน ผลตางของความเขม
ขน หรือผลตางของความดัน เยือ่แผนที่ใชงานอยูทั้งหมด กลาวไดวาเปนเยื่อแผนที่มกีารสังเคราะห 
หรือผลิตขึ้น หรือไมใชเยื่อแผนจากธรรมชาติ ถาจะใหคําจัดกัดความ อาจอธิบายไดวา เยื่อแผน คือ 
ตัวกลางซึ่งอาจเปนฟลมบาง ๆ หรือหยดขนาดเล็กมาก ๆ ที่ทําหนาทีก่ั้นระหวาง 2 เฟส โดยทั่ว ๆ 
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ไปเยื่อแผนเปนฟลมที่เปนของเข็ง และอาจเปนของเหลวลักษณะที่สําคัญทีสุ่ดของเยื่อแผน คือ มีคุณ
สมบัติในการเลือกผานสารหนึ่ง มากกวาสารอื่น (Semi-Permeate/ Permselective membrane) การ
เลือกผานสารเปนผลมาจากโครงสรางทางเคมี หรือทางกายภาพ ซ่ึงอาจพิจารณาไดจากการมี 
Affinity ของเยื่อแผนตอสาร นั้น ๆ หรือจากขนาดของรูพรุน หรือจากการมีประจุของเยื่อแผน 
เปนตน 

  

กระบวนการเยือ่แผนทั้งหมดที่ไดมีการพฒันาขึ้น จําแนกตามหลกัการของแรงขับดัน เชน 
ความเขมขน ความดนั และความตางศักย โดยสารที่ผาน หรือถูกกกักันโดยเยือ่แผน รูปทั่วไปของ
กระบวนการเยือ่แผนอาจพจิารณาจากร ูป 3.1 ซ่ึงสารละลายที่ปอนไหลผานเยื่อแผนโดยแรงขบัดัน 
สารละลายสวนที่สามารถผานเยือ่แผนได คือ เพอมิเอท (Permeate) และสวนทีไ่มสามารถผานได 
คือ รีเทนเทท (Retentate หรือ Concentrate) ตัวแปรสําคัญที่แสดงความสามารถในการแยก คอื 
อัตราการไหลผานเยือ่ผาน หรือฟลักซของ เพอมิเอท ซ่ึงอาจมีหนวยเปนปริมาตร หรือน้ําหนกั หรือ
โมลของเพอมิเอท ตอเวลา ตอหนวยพื้นที่เยื่อแผน  

 

 
รูปท่ี 3.1 แสดงหลักการของกระบวนการเยื่อแผน 

 

3.2  กระบวนการเพอรเวเพอเรชั่น  
 

 กระบวนการเพอรเวเพอเรชัน่ เปนกระบวนการแยกสารละลายผานเยื่อแผนแบบแนน 
โดยสารที่ผานเยื่อแผน (เพอมิเอท) จะอยูในสภาพของไอ ซ่ึงเกิดขึ้นไดเพราะความดันดานขาออกมี
คาต่ํากวาความดันไออิ่มตวัของสารที่ผานเยื่อแผน การแยกเกิดขึน้ไดเนื่องจากองคประกอบตางชนิด
กันในสารละลายมีความสามารถในการละลาย หรือแพรผานเยื่อแผนไมเทากัน หรืออาจกลาวไดวา
มีผลตางของศักยภาพเคมีเปนแรงขับดัน วิธีการลดความดันดานเพอมิเอทที่ใชอยูทัว่ไปมีอยู 2 วิธี 

รีเทนเทท 

เพอมิเอท 

สารละลาย

เยื่อแผน 
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คือ การใชปมสุญญากาศ หรือใชกาซตัวพา แลวลดอุณหภูมเิพื่อใหไอของเพอมิเอทกลั่นตัวเปนของ
เหลว กระบวนการเพอรเวเพอเรชัน่เปนกระบวนการที่ซับซอน เพราะมีทั้งการถายเทความรอน และ
มวลเกิดขึน้พรอม ๆ กัน การเปลี่ยนสถานะของของเหลวเปนไอในเพอมิเอท ตองใชความรอนใน
การระเหย ซ่ึงไดจากการเพิ่มอุณหภูมิของสารละลายที่ปอน 

 

 การวิจยั หรือการประยุกตใชงานดานกระบวนการเพอรเวเพอเรชั่น อาจเนนการพัฒนาเยื่อ
แผนสังเคราะหที่มีสมรรถนะในการแยกดขีึ้น หรือการศึกษาการถายเทมวลเพื่อใหเขาใจกลไลที่ชัด
เจนขึ้นอันจะเปนประโยชนตอการประยกุตใช ซ่ึงไดรับความสนใจมากขึน้ในชวงที่ผานมา โดย
สามารถแบงตามวัตถุประสงค และชนดิของสารละลายไดเปน 3 กลุม คือ การแยกน้ํา (Dehydration) 
ออกจากของเหลวอินทรีย, การแยกสารอินทรียออกจากสารละลายที่เจือจางของสารอินทรีย และน้ํา 
และการแยกของผสมอินทรีย  ดังนั้น เยื่อแผนที่ใชสําหรับ กระบวนการเพอรเวเพอเรชั่นจึงแบงเปน 
2 ชนิด ไดแก เยื่อแผน Hydrophilic ซ่ึงใหน้ําผานไดดกีวาสารอินทรยี และเยื่อแผน Hydrophobic 
(หรือ Organophilic) ซ่ึงเลือกผานสารอินทรียไดมากกวาน้ํา และเมือ่เปรียบเทียบกับการกลั่นแลว
ระบบ กระบวนการเพอรเวเพอเรชัน่มีขอดีหลายประการ คือ ระบบกระบวนการเพอรเวเพอเรชั่นใช
พลังงานต่ํากวาการกลั่น และไมถูกจํากัดดวยสมดุลทางเทอรโมไดนามิก ทําใหสามารถตัดปญหาใน
เร่ืองจุดอะซิโอโทรป (Azeotrope) ทําใหระบบ กระบวนการเพอรเวเพอเรชั่นไมจําเปนตองใชสาร
เคมีเหมือนการกลั่นแบบอะซิโอโทรป จึงไมมีผลกระทบตอส่ิงแวดลอม อีกทั้งระบบ กระบวนการ
เพอรเวเพอเรชั่นมีขนาดเล็กกะทัดรัด ทําใหสามารถควบคุมการทํางานไดงาย  

 

กลไกการเคล่ือนท่ีผานเยื่อแผนสังเคราะห 
 

กลไกพื้นฐานของกระบวนการเพอรเวเพอเรชั่น คือ การถายเทขององคประกอบหนึ่ง ๆ 
ผานเยื่อแผนไมมีรูพรุน (Non - Porous) สามารถอธิบายไดโดยกลไกการแพร – การละลาย ซ่ึงมีขั้น
ตอนดังนี้  

1. การละลาย หรือการดูดซับของสารเขาสูเยื่อแผน 

2. การแพรของสารผานเยื่อแผน 

3. การปลอยออก (Desorption) หรือการระเหยของสารในรูปของไอทางดานเพอมิเอท 
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รูปท่ี 3.2 แสดงกลไกการละลาย – การแพรในกระบวนการเพอรเวเพอเรชั่น 

 

3.3  คาลมานฟลเตอร (Kalman Filter) 
 

ปจจบุันนี้ เทคนิคการควบคุมที่อาศัยแบบจําลองไดถูกนํามาประยกุตใชกนัอยางแพรหลาย
ในอตุสาหกรรมตาง ๆ มากขึ้น ไมวาจะเปนเทคนคิการควบคุมแบบเชิงเสน หรือแบบไมเปนเชิง
เสน เนื่องจากใหผลการควบคุมที่ดีกวาการควบคุมแบบดั้งเดมิ ซ่ึงมักจะใชการควบค ุมแบบพไีอดี 
อยางไรกต็าม เทคนิคการควบคมุที่อาศัยแบบจําลองนีจ้ําเปนจะตองอาศัยแบบจําลอง และการใชคา
ของสเตท และพามเิตอรที่ถูกตอง แตในความเปนจรงิแบบจําลองทีห่ามาไดอาจไมสามารถแทน
ระบบจรงิไดอยางถูกตอง นอกจากนี ้ เนื่องจากคาสเตท และพารามิเตอรไดมาจากวดั หรือการ
สมมติคา แตบางครั้งคาที่ไดจากการวดัอาจขาดความถูกตองเนือ่งจากมีสัญญาณรบกวนในการวดั 
หรือคาของสเตทบางคานั้นอาจไมสามารถวัดได รวมทั้งคาพารามิเตอรบางคาไมสามารถทราบคาที่
ถูกตองได ดังนั้นการประมาณคาของสเตท และพารามิเตอรจึงเปนสิ่งจําเปนอยางย ิ่ง 

 

เทคนิคการประมาณสเตท และพารามิเตอรเปนการนําคาเอาทพุทที่สามารถวัดไดมาใชใน
การประมาณคาสเตทที่ไมสามารถวัดได หรือวัดไดแตมสัีญญาณรบกวนในการวัด หรือในกรณีทีม่ี
คาพารามิเตอรที่ไมสามารถทราบคาที่แนนอน ทั้งนี้ระบบที่กําลังสนใจตองสามารถสังเกตได 
(Observability) ซ่ึงสามารถสรุปขอไดเปรียบ และขอเสียเปรียบไดดังตารางที่ 3.1 

 

เมมเบรน 

s
 

Evaporation 

Dissolution 

Permeate 
Vapor 

Feed 
Liquid 

Diffusion 



 23

ตารางที่ 3.1 สรุปขอไดเปรียบ และขอเสียเปรียบในการใชตัวประมาณคา 

ขอไดเปรียบ ขอเสียเปรียบ 
• เทคนิคในการประมาณคาของสเตท และ

พารามิเตอรสามารถนํามาใชรวมกับ การ
ควบคุมที่อาศัยแบบจําลองได ทําใหตวัควบ
คุมสามารถทํางานไดอยางมีประสิทธิภาพ 

• เทคนิคการประมาณคาสเตท และพารา
มิเตอรสามารถนํามาใชในการประมาณ 
หรือทํานายคา สเตทที่ไมสามารถวัดได ทาํ
ใหเปนไปไดที่จะควบคุมคาสเตทที่ไม
สามารถวัดคาได  

• การประยกุตใชเทคนิคการประมาณคาส
เตท และพารามิเตอรสามารถนํามาใชได
กับระบบที่ซ่ึงเอาทพุทสามารถวัดได และ
เชื่อถือไดเทานั้น (ทั้งนี้ เอาทพทุที่วัดคาได
ตองเปนเอาทพุทที่ทําใหระบบที่สนใจ
สามารถสังเกตได) 

 

 
คาลมานฟลเตอร เปนเทคนิคการประมาณคาที่ถูกพัฒนามาจากการประมาณคาแบบความ

แปรปรวนนอยที่สุดในรูปแบบของสเตทสเปซ ดวยขอดีที่สําคัญ คือ แบบจาํลองของตัวแปรที่
ตองการทราบคาจะถูกนํามาใชในการคํานวณ ซ่ึงทําใหคาที่คํานวณไดมีความถูกตองมากขึ้น และ
ขั้นตอนการคํานวณเปนแบบวิธีเรียกซ้ํา จึงทําใหประหยัดหนวยความจํา และเวลาในการคํานวณ 

ปญหาโดยทัว่ไปที่เกี่ยวของกับคาลมานฟลเตอรนั้นจะเปนการประมาณคาสเตทของระบบ 
โดยสมการแบบจําลองในรูปแบบเชิงเสนของระบบสามารถเขียนได ดังนี้ 

 

1k k k k k kx A x B u w+ = + +      (3.1) 

และสมการคาการวัด คือ   

k k k ky C x v= +       (3.2) 

 

โดยที่ kw  และ kv  เปนตวัแปรสุมสัญญาณรบกวนของระบบและคาการวดั โดยสมมตใิหทั้ง 
kw  และ kv  เปนอิสระซ่ึงกันและกันและมีการกระจายแบบปกติซ่ึงคือ 

  ( ) (0, )P w N Qป       (3.3) 
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  ( ) (0, )P v N Rป       (3.4) 

 

ถากําหนดใหจาํนวนสเตทเทากับ n จํานวนตวัแปรปรับกระบวนการเทากับ r และจํานวน
คาการวัดเทากบั m จะไดวาเมตริกซ A  ซ่ึงเปนเมตริกซความสัมพันธระหวางคาสเตท ณ เวลา k 
กับคาสเตท ณ เวลา k+1 มีมิติ n × n เมตริกซ B  ซ่ึงเปนเมตริกซความสัมพันธระหวางคาตวัแปร
ปรับกระบวนการและคาสเตทมีมิติ n × r และ C  ซ่ึงเปนเมตริกซความสัมพันธระหวางคาการวัด
กับคา สเตทมีมิติ m × n  

 

ถากําหนดให 1|ˆk kx + เปนคาประมาณ ณ เวลา k+1 ที่ไดจากการคํานวณโดยอาศัยคาขอมลู
ในอดีต ณ เวลา k และกําหนดให 1| 1ˆk kx + + เปนคาประมาณ ณ เวลา k+1 ที่ไดจากการคํานวณโดย
อาศัยคาขอมูลของ 1|ˆk kx +  และคาการวัด 1ky +  จะสามารถนิยามคลาดเคลื่อนของคาประมาณได ดัง
นี้ 

  1| 1 1|ˆk k k k ke x x+ + += -       (3.5) 

และ 1| 1 1 1| 1ˆk k k k ke x x+ + + + += -      (3.6) 

จะไดเมตริกซความแปรปรวนของความคลาดเคลื่อน ดังนี้ 

  1| 1| 1|[ . ]T
k k k k k kP E e e+ + +=       (3.7) 

  1| 1 1| 1 1| 1[ . ]T
k k k k k kP E e e+ + + + + +=      (3.8) 

 

คาของ 1|ˆk kx +  จะไดจากการคํานวณโดยอาศยัสมการที่ 3.1 (ไมรวมเทอมของสัญญาณรบ
กวน) และคาของ 1| 1ˆk kx + +  จะไดจากการคํานวณโดยการรวมเทอมของ 1|ˆk kx +  กับคาถวงน้ําหนัก
คูณกับผลตางระหวางคาที่ไดจากการวัดจริงและคาการวัดที่ไดจากการทํานาย ซ่ึงจะไดสมการดังนี้ 

 

  1| 1 1| 1 1 1 1|ˆ ˆ ˆ( )k k k k k k k k kx x K y C x+ + + + + + += + -    (3.9) 

ซ่ึงเทอมของผลตางระหวางคาที่ไดจากการวัดจริง และคาการวัดที่ไดจากการทํานายนี้จะ
เปนสวนทีใ่ชในการปรับความถูกตองใหกบัคา 1|ˆk kx +  ที่ไดจากแบบจําลอง ซ่ึงเรียกวา "Residual" 
เมตริกซ K ซ่ึงมีมิติ n × m ในสมการที่ 4.42 จะเรียกวา "เมตริกซเกนคาลมาน (Kalman gain)" ซ่ึง
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จะสามารถหาไดจากการแทนคาของสมการที่ 3.8 ลงในสมการที่ 3.9 แลวทําการหาคาเมตริกซ K  
ที่ทําใหสมการที่ 4.41 มีคาต่ําที่สุด ซ่ึงรูปแบบหนึ่งของเมตริกซ K ที่ได คือ  

 

  1
1 1| 1 1 1| 1 1( )T T

k k k k k k k k kK P C C P C R -
+ + + + + + += +    (3.10) 

 

ซ่ึงจากสมการที่ 3.10 จะพบวาถาคาของความแปรปรวนของคาการวัด 1kR + มีคานอยมากๆ จะได 

 

  1
1 10

lim
k

k kP
K C -

+ +ฎ
=       (3.11) 

 

แทนที่สมการ 3.11 ลงในสมการที่ 3.9 จะพบวาการถวงน้ําหนกัของสวน Residual มากขึน้ 
ซ่ึงในทํานองเดียวกันถาคาของความแปรปรวนของคาความคลาดเคลื่อน 1|k kP +  มีคานอยมาก ๆ   
จะได  

 10
lim 0

k
kP

K +ฎ
=        (3.12) 

 

แทนที่สมการ 3.12 ลงในสมการที่ 3.9 จะพบวาการถวงน้ําหนกัของสวน Residual นอยลง
จากคํากลาวขางบนทําใหสามารถสรุปไดวาเมื่อ 1kR +  มีคานอย ๆ จะทําใหคาที่ไดจากการวัดจริงมี
ความนาเชื่อถือมากขึ้น และคาที่ไดจากการประมาณมีความนาเชื่อถือนอยลง จึงทําใหสมการที ่ 3.9 
มีการถวงน้ําหนักของสวน Residual มากขึ้น และในทาํนองเดียวกนั ถา 1|k kP + มีคานอยมากๆ จะ
ทําใหคาที่ไดจากการวดัจริงมีความนาเชื่อถือนอยลง และคาที่ไดจากการประมาณมคีวามนาเชื่อถือ
มากขึ้น จึงทําใหสมการที่ 3.9 มีการถวงน้ําหนักของสวน Residual นอยลง 
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3.3.1 อัลกอริทึมของคาลมานฟลเตอร 
 

จากสมการที่ไดกลาวมาขางตน จะเห็นไดวาคาลมานฟลเตอรจะทําการประมาณคาของ 
สเตทจากแบบจําลองกอนจากนั้นจึงทาํการปรังปรุงแกไขคาเพื่อใหมีความถูกตองมากขึ้น ดังนั้น 
กลุมของสมการคาลมานฟลเตอรจึงสามารถแบงออกไดเปน 2 สวน คือ สมการการทํานาย 
(Predictor equations หรือ Time update equations) และสมการการแกไข (Corrector equations 
หรือ Measurement update equations) ซ่ึงสามารถนํามาสรุปเปนอัลกอริทึมได ดังนี้ 

 

สมการการทํานาย 
คาํนวณคาประมาณโดยอาศัยคาขอมูลในอดีต 

1| |ˆ ˆk k k k k k kx A x B u+ = +  

คํานวณเมตริกซความแปรปรวนของความคลาดเคลื่อนที่ไดจากคาขอมูลในอดีต 

1| |
T

k k k k k k kP A P A Q+ = +  

 

 

สมการการแกไข 
คํานวณคาเมตริกซเกนคาลมาน 

1
1 1| 1 1 1| 1 1( )T T

k k k k k k k k kK P C C P C R -
+ + + + + + += +  

คํานวณคาประมาณคาใหม 

1| 1 1| 1 1 1 1|ˆ ˆ ˆ( )k k k k k k k k kx x K y C x+ + + + + + += + -  

คํานวณคาเมตริกซความแปรปรวนของความคลาดเคลื่อนคาใหม 

1| 1 1 1 1|( )k k k k k kP I K C P+ + + + += -  
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ซ่ึงสามารถสรุปเปนขั้นตอนการคํานวณคาของคาลมานฟลเตอรไดตามรูปที่ 3.3 ดังนี้    

 
รูปท่ี 3.3 ขั้นตอนการคํานวณของคาลมานฟลเตอร 

 
 
3.3.2 การปรับจูนคาพารามิเตอรของคาลมานฟลเตอร 
 

ในการประยุกตใชคาลมานฟลเตอรสําหรับการประมาณคาสเตท และพารามิเตอร จําเปนที่
จะตองมีการกาํหนดคาเริ่มตนของเมตริกซคาประมาณ 1|k kx +  และเมตริกซความไมแนนอนของคา
ประมาณ 1|k kP +  นอกจากนีย้ังตองกําหนดคาเมตริกซความไมแนนอนของแบบจําลอง kQ  และ
เมตริกซความไมแนนอนของการวัด kR  เพื่อเปนคาเริม่ตนในการคํานวณการประมาณคาตาง ๆ ซ่ึง
หลักในการกําหนดคาดังกลาว โดยแบงเปน 3 หัวขอ ซ่ึงสามารถสรุปไดดังนี้ 
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3.3.2.1 การกําหนดคาเร่ิมตนของเมตริกซคาประมาณ ( 1|k kx + ) และเมตริกซความไมนอนของคา
ประมาณ ( 1|k kP + ) 

 
การกําหนดคาเริ่มตนของเมตริกซคาประมาณ 1|k kx +  นั้น จะขึ้นอยูกับการสมมติคาของผูใช ซ่ึง

อาจจะมาจากประสบการณหรืออาศัยคาการวัดในอดีต สวนการกําหนดคาเริ่มตนของเมตริกซความ
ไมแนนอนของคาประมาณ 1|k kP +  จะขึน้อยูกบัความเชื่อมั่นในคาที่สมมตขิึ้น ซ่ึงถาไมแนใจใน
คาที่สมมติก็อาจกําหนดคาเมตริกซ 1|k kP +  ใหมคีามากๆ โดยคาที่ตําแหนงทะแยงมุมของเมตริกซ 

1| [ , ]k kP i i+  จะแทนความไมแนนอนของคาประมาณ 1| [ ]k kx i+  เมื่อ i = 1, 2, …, n สวนคาที่ไมอยู
ในตําแหนงทะแยงมุม 1| [ , ]k kP i j+  เมื่อ i × j จะเปนคาความไมแนนอนรวมของคาประมาณ 

1| [ ]k kx i+  และ 1| [ ]k kx j+  โดยทั่วไปจะสมมติใหคาประมาณ 1| [ ]k kx i+  และ 1| [ ]k kx j+  ไมมีความ
สัมพันธซ่ึงกันและกัน นั่นกค็ือ คาที่ไมอยูในแนวทะแยงมุมของเมตริกซ 1|k kP +  จะกําหนดใหมีคา
เทากับศูนย 

 

3.3.2.2 การกําหนดคาเมตริกซความไมแนนอนของแบบจําลอง ( kQ ) 
 

โดยทั่วไป  เมตริกซความไมนอนของแบบจําลอง kQ  จะกําหนดใหมคีาคงที่ โดยการ
กําหนดคาเมตริกซ kQ  จะขึน้อยูกับวาแบบจําลองที่หามาไดนั้นมีความถูกตองมากนอยเพียงไร ซ่ึง
ถาเชื่อวาแบบจําลองที่หามาไดมีความถูกตองมาก ก็อาจกําหนดคาของเมตริกซ kQ  ใหมีคานอยๆ 
ในการตรวจสอบวาแบบจําลองที่ไดมีความถูกตองหรือไม อาจทําไดโดยการตรวจสอบคาที่ไดจาก
แบบจําลองเทยีบกับคาที่ไดจากการวัดจริง (ทั้งนี้เครื่องมอืวัดที่ใชนั้นควรจะมีความนาเชื่อถือ) อยาง
ไรก็ตามในการกําหนดคาเมตริกซ kQ  นั้นอาจกําหนดใหมีคาเปลีย่นตามเวลาได ซ่ึงขึ้นอยูกับ
พลวัตของระบบ เชน อาจกําหนดให kQ  มีคานอยๆ เมื่อมีการเปลี่ยนแปลงทางพลวัตอยางชาๆ  
และกําหนดให kQ  มีคามาก ๆ เมื่อมีการเปลี่ยนแปลงทางพลวัตอยางรวดเร็ว  

 

3.3.2.3 การกําหนดคาเมตริกซความไมแนนอนของคาการวัด ( kR ) 
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การกําหนดคาเมตริกซ kR  โดยทั่วไปจะกําหนดใหมีคาคงที่ไมเปล่ียนตามเวลา โดยหลัก
ในการกําหนดคาจะขึ้นอยูกับความนาเชื่อถือของเครื่องมือวัด ซ่ึงถาเครื่องมือวัดมีความนาเชื่อถือ
นอยก็อาจกําหนดคาของเมตริกซ kR  ใหมีคามากๆ อยางไรก็ตามคาของเมตริกซ kR  นั้นอาจจะ
หาไดจากการสอบเทียบกับเครื่องมือวัด และเชนเดยีวกับการกําหนดคาเมตริกซ kQ  คาของ
เมตริกซ kR อาจกําหนดใหมีคาเปลี่ยนแปลงตามเวลาได เชน ในกรณทีี่เครื่องมือวัดไดรับผล
กระทบจากแหลงกําเนิดสัญญาณเคลื่อนที่ 

 

หมายเหตุ ในการกําหนดคาเริ่มตนของเมตริกซความไมแนนอนของคาประมาณ 1|k kP +  อาจทําได
โดยการกําหนดคาของเมตริกซ kQ  แลวจึงทาํการแกสมการ 1| |

T T
k k k k k k k k kP A P A W Q W+ = +  โดย

สมมติให 1| |k k k kP P+ =  
 

3.4 การควบคุมกระบวนการแบบโมเดลพรีดิกทีฟ (Model Predictive Control) 
 

ความตองการระบบการควบคุมแบบทันสมัย ที่สามารถทําการควบคุมกระบวนการที่มี
ความไมเปนเชิงเสนสูง หรือกระบวนการที่ควบคุมไดยาก เปนความทาทายอยางมากสําหรับวิศวกร
ควบคุมกระบวนการ ความพยายามที่จะคิดคนเทคนิคการควบคมุแบบทันสมัยตาง ๆ เพื่อตอบสนอง
ความตองการเหลานั้นไดมีการนําเสนอในผลงานวิจัยตาง ๆ มากมาย  เทคนิคการควบคุมแบบทัน
สมัยแบบหนึ่งที่ไดมีกลาวถึงอยางมากในทศวรรษนี ้ คือ เทคนิคการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 
(MPC) เปนเทคนิคการควบคุมที่อาศัยแบบจําลอง (Model Based Control) โดยการควบคุมจะใช
แบบจําลองของกระบวนการในการคํานวณคาตัวแปรปรบัที่เหมาะสมเพื่อควบคุมตัวแปรควบคุมให
อยูที่คาที่ตองการ โดยการควบคุมกระบวนการแบบโมเดลพรีดิกทีฟ (MPC) สามารถแบงโดยอาศยั
แบบจําลองที่ใชสําหรับการควบคุมที่อาศัยแบบจําลองที่เปนเชิงเสน อาศัยความสัมพันธเชิงเสนของ
ตัวแปรตาง ๆ เชน Dynamic Matrix Control (DMC) กับ MPC ที่อาศัยแบบจําลองที่ไมเปนเชิงเสน 
(มีเทอมของตวัแปรซึ่งคูณกนั, ยกกําลังสอง, เอ็กซโปเนนเชียล เปนตน) เชน Receding Horizon 
Control (RHC) ซ่ึงคาการตอบสนองที่ตองการสามารถหาผานออฟเจ็คทีฟฟงกชันได เชน อาจ
กําหนดเปนคาต่ําสุดของกําลังสองของคาความคลาดเคลื่อน โดยการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทฟี 
(MPC) ซ่ึงอาศัยการออพติไมเซชั่น (MPC based on optimization) จะมีออฟเจ็คทีฟฟงกชันที่ใชใน
การปรับตัวควบคุมเพื่อใหไดคาการตอบสนองที่ตองการ  
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3.4.1  โครงสรางกระบวนการที่จะนํามาใชในการควบคุม 
 

การควบคุมกระบวนการแบบโมเดลพรีดิกทีฟ เปนการควบคุมที่อาศัยสัญญาณของตัวแปร
ที่วัดได และตัวทีไ่ดจากการประมาณคา ซ่ึงจะถูกนาํไปคํานวณหาตัวแปรปรับที่เหมาะสมตาม
สภาวะของกระบวนการที่เกดิขึ้น การควบคุมกระบวนการแบบโมเดลพริดิกทีฟจะอาศัยแบบจําลอง
ของกระบวนการที่ประกอบตัวตัวแปรสเตท ซ่ึงบางตัวแปรไมสามารถทําการวัดคาไดโดยตรง 
เพราะฉะนั้นจงึมีการนําตัวสังเกตมาชวยในการประมาณตัวแปรนั้น ๆ ณ เวลาที่ทาํการควบคุม โดย
อาศัยคาตัวแปรวัด และตัวแปรปรับ ณ เวลาที่ผานมา ทําใหสามารถเขียนโครงสรางทั่วไปของระบบ
ควบคุมไดดังรูปที่ 3.4  

 

 
รูปท่ี 3.4 โครงสรางการควบคุมแบบโมเดลพริดิกทีฟ 

 

ผลกระทบจากสัญญาณรบกวนที่เกิดขึ้นจากการวดั จะถกูกําจดัโดยการประมาณคาตวัแปร
วัดที่ถูกตองของตัวสังเกต ซ่ึงนอกจากจะประมาณตวัแปรวัดที่ถูกตองแลว ตัวสังเกตยังสามารถใช
ในการประมาณคาตัวแปรทีไ่มทราบคาไดอีกดวย ในขณะเดียวกนัระบบการควบคุมกระบวนการ
แบบโมเดลพรดิิกทีฟ สามารถที่จะหาคาตัวแปรปรับที่เหมาะสมสําหรับกระบวนการที่มีความผิด
พลาดของแบบจําลอง ใหระบบควบคุมทีม่ีโครงสรางดังรูป 3.4 จัดการกับความผิดพลาดของแบบ
จําลอง และสัญญาณรบกวนที่ในกระบวนการผลิตได ตราบเทาที่แบบจําลองที่ใชนัน้ยังสามารถใช
แทนกระบวนการจริงได 

 

การออพติไมซในระบบควบคุมกระบวนแบบโมเดลพรดีิกทีฟ จะใชสําหรับคํานวณหาคาที่
เหมาะสมของคาตัวแปรปรบัเพื่อทําการควบคุมตัวแปรควบคุมใหเขาสูคาที่ตองการ โดยทําการควบ
คุม M  คร้ัง ในการออพติไมซลวงหนาเปนจํานวน P  คร้ัง ( M  < P ) ดังรูปที่ 3.5 ซ่ึงจะเรียกระบบ

ตัวควบคุม (ออพติไมเซอร) กระบวนการ 

ตัวสังเกต 

u r 

x̂  

y 
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การหาคาตัวแปรปรับลวงหนานี้วา Receding Horizon Implementation ซ่ึงในการคํานวณคาตัวแปร
ปรับจะนําเพียงคาแรกที่ไดจากการออพติไมซมาใชในการควบคุมกระบวนการ ณ เวลาปจจุบนั 
หลังจากนัน้ระบบจะทําการวดัคาตัวแปรวัด และประมาณคาตัวแปรสเตทเพื่อนําไปทําการออพติ
ไมซเพื่อหาคาตัวแปรปรับใหมทุกครั้งที่ทําการวัด 

 
รูปท่ี 3.5 การหาคาตัวแปรปรับลวงหนาจํานวน M  คาในการทํานาย P  

 

3.4.2 สวนประกอบของระบบควบคุมโมเดลพรีดิกทีฟ 
 

 โครงสรางโดยทั่วไปของระบบควบคุมโมเดลพรีดิก Eaton and Rawling (1992) ไดทําการ
เสนอฟงกช่ันเปาหมาย (Objective Function - F ) ซ่ึงโดยทัว่ไปจะอยูในรูปผลรวมของคากําลังสอง
ของความผิดพลาดระหวางสัญญาณขาออก (Output) กับคาที่ตั้งไว (Set Point) และกําลังสองของคา
ตัวแปรปรับ ฟงกช่ันของกระบวนการ (Process Model) ฟงกช่ันขอบเขตของกระบวนการ 
(Constraint Function) ทั้งในรูปของสมการ และอสมการ ดังนี้ 

 

ฟงกช่ันเปาหมาย : [ ( ), ( ), ( )]f u t x t y tF =  

ดัชนีสมรรถนะ :  
0

0

( )
min ; [ ( ), ( ), ( )]

t PT

u t
t

J J u t x t y t dt
+

= F๒  

โดย  กระบวนการ :  ( , ); ( , )dx f x u y g x u
dt

= =  

  ขอบเขตกระบวนการ :  ( , ) 0; ( , ) 0h x u k x u=ณ  

  คาเริ่มตน :  0 0( )x t x=  

k+M k+P k 

u 

y 
r < Past Future > 
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ซ่ึงสวนประกอบสําคัญทั้งสามสวน คือ แบบจําลองของกระบวนการ ฟงกช่ันเปาหมาย 
และขอบเขตของกระบวนการทั้งของตัวแปรปรับ และของตัวแปรควบคุม จะกลาวรายละเอียดใน
หัวขอตอไป 

 

3.4.3 สมการแบบจําลองของกระบวนการ 
 

ในระบบควบคุมกระบวนการแบบโมเดลพรีดิกทีฟ สมการแบบจําลองกระบวนการ
สามารถเปลี่ยนแปลงไดตามกระบวนการที่ใชงาน จากงานวจิัยที่ผานมาพอสรุปแบบของสมการ
แบบจําลองของกระบวนการได 3 รูปแบบ คือ 

 

1) ฟงกช่ันอินพุทเอาทพุท (Input/Output Model) เปนสมการแบบจําลองที่คาตัวแปรควบ
คุมขึ้นกับคาตวัแปรปรับ สามารถแยกไดสามแบบตามการวัดคา คือ เปนฟงกชั่นพัลล (Pulse 
Function) ฟงกชั่นสเต็ป (Step Function) และฟงกช่ันถายโอน (Transfer Function) 

 

ฟงกชั่นพัลล (Pulse function) 

1
0

P

k j k j
j

y H u - -
=

= ๅ  (Finite Impulse Response Model-FIR) 

 

ฟงกชั่นสเต็ป (Step function) 

1
0

P

k j k j
j

y S u - -
=

= Dๅ  (Finite Step Response Model-FSR) 

 

โดยที่เมตริกซ H และ S เปนเมตริกซคาคงที่ที่เปล่ียนแปลงตามเวลา 

 

ฟงกชั่นถายโอน (Transfer function) 
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( ) ( )
( ) ( )

Y z B z
U z A z

=  

 

โดยที่ 1
1 1( ) n n

nA z z a z a z a-= + + + +K  

1
0 1 1( ) n n

n nB z b z b z b z b-
-= + + + +K  

 

และใชสมการไดโอเฟนไทน (3.4) ในการหาคาตัวแปรปรับ 

 

( ) ( ) ( ) ( ) ( ) ( )z A z z B z H z F za b+ =      (3.13) 

 

โดยที่   1
1 1( ) ...n n

n nz z z za a a a-
-= + + + +  

1
0 1 1( ) ...n n

n nz z z zb b b b b-
-= + + + +  

 

จะไดฟงกชั่นถายโอนของระบบวงปดดังรูป 2.3 

 

 ( ) ( ) ( )
( ) ( ) ( )

Y z z B zK
R z H z F z

a=      (3.14) 

 

โดยที่คา K เปนคาเกนของระบบควบคุม 

และถาระบบควบคุมมีตัวสังเกต (Observer) ดังรูป 2.4 

 

   ( ) ( )
( ) ( )

Y z B zK
R z H z

=      (3.15) 

 

 โดยที่   ( )F z  เปนฟงกชั่นโพลิโนเมี่ยลของตัวสังเกต 
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รูปท่ี 3.6 แผนภาพของการควบคุมโดยใชฟงกช่ันถายโอนเปนแบบจําลอง 

 

 

 

 

 

 
รูปท่ี 3.7 แผนภาพของการควบคุมโดยใชฟงกช่ันถายโอนเปนแบบจําลองพรอมดวยตัวสังเกต 

 

 การใชระบบควบคุมแบบนี ้ สามารถเขียนแบบจําลองที่ใชอยูในรูปของฟงกช่ันถายโอนทํา
ใหระบบควบคุมสามารถใชไดกับกระบวนการเชิงเสน และไมเชิงเสน นอกจากนีก้ารออกแบบขั่ว
ของระบบควบคุมสามารถเพิ่มฟงกชั่นของสัญญาณรบกวน (Disturbance) และฟงกช่ันของการ
เปล่ียนแปลงตวัแปรปรับ เชน พัลซ (Pulse), ขั้น (Step change) เปนตน เพื่อใหระบบควบคุม
สามารถแทร็คสัญญาณ (Track) ที่เปล่ียนไป และปรับใหกลับเขาสูคาที่ตั้งไวได (Set Point) ซ่ึงใน
กรณีที่ใชแบบจําลองไมเชิงเสนในระบบควบคุมจะเรียกวา ระบบควบคุมโมเดลพรีดิกทีฟไมเชิง
เสน (Nonlinear Model Predictive Control – NMPC) 

 

2) สมการตัวแปรสเตท (State Equation) เปนแบบจําลองเชิงเสันเขียนอยูในรูปตัวแปร 
สเตท (State variable) เชน ตวัแปรปรับ (แทนดวยสัญลักษณ u)   ตัวแปรสเตท (แทนดวย
สัญลักษณ x) และตวัแปรวัด (แทนดวยสัญลักษณ y) และตวัแปรสเตทบางตัวแปรไมสามารถวัด
โดยตรงไดแตสามารถประมาณคาไดจากตวัแปรทีว่ดัได สมการทั่วไปของกระบวนการเพื่อใชแทน
กระบวนการจริงในระบบควบคุมโมเดลพรีดิกทีฟสามารถเขียนไดดังนี้ 

- 
Y(z) U(z)R(z) + 

)(
)(

zA
zB

( )
( )
z
z

b
a

K 

K - )z(A
)z(B Y(z) U(z) R(z) 

( )
( )
z
z

b
a

+ 

- 
+)z(A

)z(B
+

























บทที่ 4 
เคร่ืองปฏิกรณเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน 

 

 

ในบทนีจ้ะกลาวถึง แบบจําลองทางคณิตศาสตรที่ใชในกระบวนการ และแบบจําลองทีใ่ช
ในการออกแบบการควบคุมกระบวนการของเครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน ซ่ึงเปน
เครื่องปฏิกรณเคมีแบบกะ เนื่องจากเครื่องปฏิกรณแบบกะเปนทีน่ิยมใชกับกระบวนการผลิตที่ผลิต
ภัณฑมีราคาแพง ผลิตไดในประมาณเล็กนอย ปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นรุนแรง มีหลายขัน้ตอน อาทิเชน 
การผลิตยา การผลิตอาหาร เปนตน ลักษณะของกระบวนการแบบกะเปนกระบวนการที่ปอนสาร
ตั้งตนลงในถังปฎิกรณเพยีงคร้ังเดียว ทําใหปฎิกิริยาที่เกดิขึ้นในเครื่องปฎิกรณแบบกะจะไมมี
สภาวะคงตวั (Steady State) ในการศึกษานี้มุงเนนการนําระบบควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟมา
ประยุกตใชกับถังปฏิกรณเคมีแบบกะ ที่มีปฏิกิริยาคายความรอน   การควบคุมอณุหภูมิในถัง
ปฏิกรณ ใหไดอุณหภูมิที่กําหนด ทําใหสามารถผลิตผลิตภัณฑใหมีคุณภาพตามที่กําหนดไว   

 

 
รูปท่ี 4.1 เครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน 

 

นอกจากนี้เครือ่งปฏิกรณแบบเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน ยังมีเมมเบรนสําหรับการดึงผลิต
ภัณฑที่ไมตองการออกจากจากระบบ เพื่อทําใหการเกิดผลิตภัณฑที่ตองการมากขึ้น และจาก



 47

ปฏิกิริยาที่มีการคายความรอนสูง เพื่อความปลอดภัยในการทดสอบ  ลดคาใชจาย และลดเวลาใน
การศึกษา การทดสอบระบบควบคุมจึงมีการจาํลองกระบวนการจริงโดยอาศัยแบบจําลองทาง
คณิตศาสตร เพื่อใชในการคํานวณหาผลตอบสนองในรูปตัวแปรวัด (อุณหภูมภิายในถังปฏิกรณ -

rT  และอุณหภูมใินถังแจคเก็ต - jT ) จากการปรับตัวแปรปรับ (อุณหภูมิในถังแจคเก็ต - jspT ) ซ่ึงได
นํามาจากงานวิจัยของ Liu และคณะ (2001) ที่ไดนําเครื่องปฏิกรณแบบกะมาประยุกตใชรวมกับ
กระบวนการเพอรเวเพอเรชัน่ มาใชในการผลทดลอง โดยมุงใชกบัปฏิกิริยาแบบคายความรอน 
และเปนปฏิกิริยาเอสเทอรริฟเคชั่น แบบผันกลบัได และใชถังแจคเก็ตในการควบคุม และรักษา
ระดับอุณหภูมขิองเครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน ใหไดตามคาที่กําหนดไว โดยการควบ
คุมกระบวนดวยตวัควบคุมแบบโมเดลพรดีิกทีฟ (MPC) โดยมแีบบกระบวนการดังรูป 4.1 ซ่ึงจะทาํ
การเปรียบเทยีบผลการควบคุมกับการควบคุมกระบวนการอื่น ๆ เชน การควบคุมแบบดั้งเดิมพไีอดี 
(PID) และการควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดล (GMC) ที่มีการประคาความรอนที่เกิดขึ้นในปฏิกิริยา 

 

4.1  แบบจําลองของกระบวนการเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน 
 

แบบจําลองทางคณิตศาสตรของกระบวนการ จากรูปที่ 4.1 จะนําไปเปนกระบวนการใน
การศึกษาปฏิกริิยาเอสเทอรริฟเคชั่น ระหวางกรดอะซิติก และบวิทานอล ตามงานวิจยัของ Liu และ
ทีมงาน (2001) ซ่ึงมีการเกิดปฏิกิริยา ดังนี้ 

 

1 2 1 2 2R COOH R OH R COOR H O+ซ+    (4.1) 

 

4.1.1  สมการดุลมวลสาร 
 

กระบวนการของเครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน ซ่ึงประกอบดวยเยื่อแผนเมมเบ
รนที่สามารถใหน้ําผานเยื่อไปได ซ่ึงภายในถังปฏิกรณมีการเกดิปฏิกิริยาเอสเตอรฟิเคชั่นระหวาง
กรดอะซิติก และบิวทานอล ซ่ึงสามารถเขียนสมการสมดุลมวลสารของระบบได ดังนี้  
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 i
i i

d(CV) rV J S
dt

= - -   (4.2) 

เมื่อ iC  คือ ความเขมขนของสารประกอบ i (mol/l) 

 iJ  คือ อัตราการผานเมมเบรนของสารประกอบ i (mol/dm2 hr) 

 V  คือ ปริมาตรของถังปฏิกรณ (liter) 

 S  คือ พื้นที่ผิวของเมมเบรน (dm2) 

ir  คือ อัตราการใชปฏิกิริยาเคมขีองสารประกอบ i ซ่ึงจะเปนคาลบสําหรับสารประกอบ
ที่เปนผลิตภัณฑ และจะเปนคาบวกสําหรับสารประกอบตั้งตน 

 เมื่อคาสัมประสิทธิ์ของการเกิดปฏิกริิยาสําหรับสารต ั้งตน และผลิตภณัฑมีคาเทากนั ซ่ึง
สามารถเขียนสมการการเกิดปฏิกิริยาได ดังนี้ 

 

   1 2A B cat E W catr k C C C k C C C= -   (4.3) 

 

เมื่อ CA, CB, CE และ CW คือ ความเขมขนของกรด แอลกอฮอล เอสเตอร และน้ํา (mol/l) 

 Ccat  คือ ความเขมขนของตัวเรงปฏิกิริยา (g/l), 

k1 และ  k2 คือ คาคงที่ของอัตราการเกิดปฏิกิริยาแบบไปขางหนา และยอนกลับตามลําดับ 

  

 ตามสมการของอาริเนียส (Arrhenius’ equation) จะไดวาอัตราการเกิดปฏิกิริยาขึน้อยูกบั
อุณหภูมิที่แสดงตามสมการที่ (4.4) 

    

   exp( )Ok k E RT= -   (4.4) 

 

เมื่อ  k0 คือ สัมประสิทธิ์คงคาที่การเกิดปฏิกิริยา (pre-exponential factor) 

  E  คือ คาพลังการกระตุนของปฏิกิริยา 

  R  คือ คาคงที่ของแกส 
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  T คือ อุณหภูมิของระบบ 

 

จากการทดลองของ Liu et al. (2001) คาคงที่ของอัตราการเกิดปฏิกิริยา สามารถแสดงไดดังนี้ 

   6
1

63904.531 10 expk
T

ๆ๖- ๗ ็=ด ๗ ็ ๗ ็ ๘
  (4.5) 

   6
2

70904.376 10 expk
T

ๆ๖- ๗ ็=ด ๗ ็ ๗ ็ ๘
  (4.6) 

 

 และจากการทดลองของ Feng และ Huang (1996) อัตราการเปลี่ยนแปลงปริมาตรของผสม
ในเครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน แสดงไดดังนี้ 

 

   i i

i i

J MdV S
dt r

=-ๅ   (4.7) 

 

เมื่อ  Mi  คือ น้ําหนักโมเลกุลของสารประกอบ i (g/mol), 

  ir   คือ ความหนาแนนของสารประกอบ i (g/l), 

 

 ในการทดลองนี้ จะพิจารณาใหเกดิการผานเมมเบรนของน้ําที่เปนผลิตภัณฑทีไ่มตองการ
เทานั้น เพราะฉะนั้นจะสามารถเขียนสมการ(4.7) ใหมไดดังนี้  

 

   W W

W

J MdV S
dt r

= -   (4.8) 

อัตราการไหลผานของกระบวนการเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรนนั้น โดยปกตจิะขึน้อยูกับ
ความเขมขน  ซ่ึงเปนความเขมขนของน้ําตามที่ไดทําการพิจารณาไว จะสามารถเขียนไดตามสมการ
ดังนี้  

 W W WJ P C=  (4.9) 
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เมื่อ  PW คือ คาสัมประสิทธิ์การไหลผานเมมเบรนของน้ํา 

 

 ความสัมพันธระหวางคาสัมประสิทธิ์การไหลผานเมมเบรน กบัการเปลี่ยนแปลงตาม
อุณหภูมิสามารถแสดงไดตามสมการอาริเนียส  (Arrhenius’ equation) ดังนี้ 

 

   exp( )O aP P E RT= -   (4.10) 

 

เมื่อ  P0  คือ คาคงที่การไหลผานเมมเบรน (pre-exponential factor) 

  Ea  คือ พลังงานกระตุนของการไหลผานเมมเบรน 

  

 จากการทําลองของ Liu และคณะ (2001) จากวธีิการสรางกราฟหาความสัมพนัธระหวาง
คาสัมประสิทธิ์การไหลผานเมมเบรน และการเปลี่ยนแปลงตามอุณหภูมิ จะไดสมการดังนี้ 

 

   1039.24exp 4.2934WP
T

ๆ๖ ๗ ็= - ๗ ็ ๗ ็ ๘
  (4.11) 

 

 แทนคาสมการ (4.8) ลงในสมการ (4.2) ซ่ึงจะสามารถเขียนสมการความเขมขนของแต
ละสารประกอบ ยกเวนน้ํา ในการเกิดปฏิกิริยาไดดังนี้ 

 

 i
i

dCdVC V rV
dt dt

+ = -  

 W W i
i

W

J M dCC S V rV
dtr

- + = -  

   i W W
i

W

dC J M Sr C
dt Vr

= - +   (4.12) 

เมื่อ  i คือ สารประกอบ A B และ E. 
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 โดยความเขมขนของน้ํา ซ่ึงตองพิจารณาการไหลผานของน้ําผานเมมเบรนดวย จากสม
การดังตอไปนี้ 

 W
W W

dCdVC V rV J S
dt dt

+ = - -  

 W W W
W W

W

J M dCC S V rV J S
dtr

- + = - -  

   W W W
W W

W

dC J MS Sr J C
dt V Vr

= - - +  (4.13) 

เมื่อ  อัตราการเกิดปฏิกิริยาของสารประกอบ E และ W จะมีคาเปนลบ 

 

4.1.2 สมการดุลพลังงาน  
 

 สําหรับการควบคุมอุณหภมูิของเครื่องปฏิกรณแบบกะ โดยจะเลอืกตวัแปรควบคุมที่จะ
ทําการดําเนนิกระบวนการ คือ อุณหภมูิภายในเครื่องปฏิกรณ (Tr) และใชอุณหภมูิของแจคเกต็เปน
ตัวแปรปรับ (Tj) ซ่ึงสมดุลพลังงานรอบเครื่องปฏิกรณจะสามารถเขียนตามสมการ ไดดังนี้ 

   ( )rQ H rV= - D  

   ( )r j rr

r pr

Q UA T TdT
dt M C

+ -
=   (4.14) 

   ( )r A B E WM C C C C V=+++ ื   (4.15) 

และ   pA A pB B pE E pW W
pr

A B E W

C C C C C C C C
C

C C C C
 ื+ ื+ ื+ ื

=
+ + +

 (4.16) 

เมื่อ  Qr  คือ อัตราการคายความรอนของปฏิกิริยา (J/hr) 

  U  คือ คาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอน (J/m2 hr K) 

  A  คือ พื้นที่ผิวการถายเทความรอน (m2) 

  D H  คือ ความรอนในการเกิดปฏิกิริยา (J/mol) 

  Mr   คือ จํานวนโมลของสารที่อยูในเครื่องปฏิกรณ (mole) 

  Cpr  คือ คาความจุความรอนของสารที่อยูในเครื่องปฏิกรณ (J/mol K) 
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การเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิในถังแจคเก็ตสามารถเขียนไดดังนี้ 

 

   ( ) ( )j j j pj jsp j j r

j j pj

dT q C T T UA T T
dt V C

r
r

- - -
=  (4.17) 

 

ซ่ึงสามารถสมมติไดวาอุณหภมูิของถังแจคเกต็ที่ใชควบคมุเปนสมการอันดบัหนึง่ (Liptak, 
1986) ดวยคาคงที่ของเวลา jt  และเพราะฉะนั้น Tjsp(k) จะสามารถคํานวณไดตามสมการดังนี้ 

 

   ( )( ) ( 1) ( ) ( 1)j
jsp j j jT k T k T k T k

t
t

= - + - -
D

 (4.18) 

 

เมื่อ   j
j

j

V
q

t =  

   qj  คือ อัตราการไหลของของเหลวในถังแจคเก็ต (l/hr) 

   jr คือ คาความหนาแนนของของเหลวในถังแจคเก็ต (g/l) 

   Vj  คือ ปริมาตรของถังแจคเก็ต (liter) 

   Cpj คือ คาความจุความรอนของของเหลวในถังแจคเก็ต (J/g K)  

 

4.2 การออกแบบตัวประมาณคาสเตท และพารามิเตอร 
 

 ในการออกแบบกระบวนการที่ใชการควบคุมที่อาศัยแบบจําลองทางคณิตศาสตร จําเปนที่
จะตองสรางแบบจําลองที่ใชในการทํานาย หรือคาดการณตัวแปรปรับ เพื่อทําการควบคุมกระบวน
การใหไดตามที่ตองการ เพราะฉะนั้นจําเปนที่ตองสรางแบบจําลองที่เปนตัวแทนของระบบที่
ตองการควบคุมได และตองเปนตัวแปรที่สามารถวัดได จึงจะสามารถใชการควบคุมที่อาศัยแบบ
จําลองทางคณิตศาสตร ไดอยางมีประสิทธิภาพ แตในความเปนจริงนั้น เปนการยากที่จะสามารถ
สรางแบบจําลองที่สามารถเปนตัวแทนของระบบไดสมบูรณ และนอกจากนี้ตัวแปรบางตัวไมได
สามารถที่จะวัดไดเชนกัน ดังนั้นในงานวิจัยนี้ จึงไดทําการใชแบบจําลองของกระบวนการที่ไม



 53

เหมือนกับแบบจําลองของกระบวนการ ซ่ึงมีตัวแปรสเตทที่ไมสามารถวัดคาได เพราะฉะนั้นจึงตอง
ทําการประมาณคาจากตัวแปรสังเกต โดยในเทคนิคตัวประมาณ (ตามรูปที่ 4.2) ดวยตัวกรองคาล
มานมาประยุกตใชรวมดวย  

 

 
รูปท่ี 4.2 กระบวนการควบคุมกระบวนการ และประมาณคาสเตท และพารามิเตอรคาลมาน 

 

สําหรับแบบจาํลองที่จะใชในการควบคุม และประมาณคาสเตท ซ่ึง Kershenbaum และ 
Kittisupakorn (1994) ไดนําสมการไบลิเนียรที่แบบจําลองทางคณิตศาสตร ซ่ึงแสดงลักษณะการ
เปล่ียนแปลงทางเคมีในเครื่องปฏิกรณแบบกะ โดยกําหนดใหอัตราการเกิดปฏิกิริยา R  เปล่ียน
แปลงไปตามความเขมขนของสารตั้งตน rM และอุณหภูมิภายในเครื่องปฏิกรณ rT  ดังแสดงไดดัง
นี้ 

 

  r
r rm

dM R bM T
dt

= - = -  (4.19) 

เมื่อ b  คือ คาคงในการเกิดปฏิกิริยา 

 และทําการประมารคาความรอนที่เกิดขึ้นจากสมการดังนี้ 

   ( )r r rmQ H VR bVM T H= - D = - D  (4.20) 

กระบวนการ 

ตัวควบคุม 

แบบจําลอง 

ตัวแปรเอาทพุตท 

ตัวแปรปรับ 

ตัวแปรอินพุตท 

ตัวประมาณคา 
คาสเตท และพารามิเตอร 
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เมื่อ HD  คือ ความรอนของปฏิกิริยา 

กําหนดให  

  rN bVM Hบ-D  (4.21) 

 จากสมดุลพลังงานในถังแจคเก็ต และเครื่องปฏิกรณ จะสามารถทําการประมาณสมการ 
สเตทไดดังนี้ 

  ( ) ( )jm rm jm jsp jm

j j pr j

dT UA T T T T
dt V Cr t

- -
= +  (4.22) 

  ( )jm rmrm re

r pr r pr

UA T TdT Q
dt M C M C

-
= +  (4.23) 

  rm
dN bNT
dt

= -  (4.24) 

  re rm
rm

dQ dT dNN T
dt dt dt

= +  (4.25) 

  0db
dt

=  (4.26) 
 

 โดยคา rmT  และ jmT  เปนคาที่ไดจากการวัด และทําการประมาณคาสเตททั้งหมดโดยใชตัว
กรองคาลมาน ประมาณคาการคายความรอนของปฏิกิริยา ซ่ึงสามารถแสดงไดดังรูปที่ 4.3 

  

 
รูปท่ี 4.3 แสดงขั้นตอนการประมาณคาความรอนที่เกิดขึ้น 

  

กระบวนการ 

ตัวประมาณคาคาลมาน 

ตัวควบคุม 

Tjsp

Qrest

,Trm Tjm
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ตารางที่ 4.1 แสดงคาเริ่มตนของการประมาณคาสเตท และการควบคุมกระบวนการ 

ตัวแปร คาเริ่มตน 
,0jmT  298 K 
,0jmT  298 K 

0N  100 
,0reQ  559 J/hr 

ob  1.75 × 10-3 

U 50,000 J/m2 hr K 

 
4.3 การออกแบบการควบคุมกระบวนการ 
 

สําหรับการควบคุมอุณหภมูิเครื่องปฏิกรณกระบวนการเพอรเวเพอเรทฟีเมมเบรน ในงาน
วจิัยนี ้ โดยทําการการเปรียบเทียบประสทิธิภาพการควบคุมกระบวนการของตัวควบคุมแบบดัง้เดิม 
ซ่ึงเปนที่นยิมในอุตสาหกรรมทั่วไป เนื่องความไมซับซอน แตไมสามารถควบคุมกระบวนการที่
ความซับซอน และไมไดเปนเชงิเสนไดไมดี ซ่ึงในปจจุบันตวัควบคมุกระบวนการสมัยใหมที่มีการ
นําสมการ และแบบจําลองตาง ๆ เพื่อนํามาคํานวณหาคาตัวแปรปรบัไดเหมาะสม  ซ่ึงตองใชความ
รูความสามารถในเชงิวัศวกรรม โดยจะทําการเปรยีบเทียบประสทิธิภาพการควบคุมกระบวนการ
แบบเจนเนอริกโมเดล และโมเดลพรีดิกทีฟ ซ่ึงมีความซับซอนในการออกแบบมากขึ้น  

 

4.3.1  การควบคุมกระบวนการแบบพีไอดี 
 
 สําหรับการควบคุมกระบวนการแบบพไีอดี เปนการควบคุมกระบวนการที่ไมซับซอน งาย
ตอการใชงาย โดยในการคํานวณหาคาตัวแปรปรับของการควบคมุแบบพีไอด ีจะนําคาตัวแปรทีว่ดั
ได นํามาเปรียบเทยีบกบัคาเปาหมาย และปรบัคาตัวแปรปรับตามเกนทีใ่หไว ตามรูปที่ 4.4 
สามารถแสดงสมการที่ใชในการควบคุมไดดังนี้ 
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( 1) ( ) ((1 ) ( ( ) ( ))

2( 1 ) ( ( 1) ( 1))

( ) ( ( 2) ( 2)))

d
jsp jsp rsp r

i

d
rsp r

d
rsp r

tT k T k K T k T k
t

T k T k
t

T k T k
t

τ
τ

τ

τ

∆
+ = + + + ⋅ −

∆

+ − − ⋅ − − −
∆

+ ⋅ − − −
∆

   (4.31) 

 

 เมื่อ  t∆  คือ ระยะเวลาในการเก็บขอมูลตัวแปรวัด 

  , ,i dK τ τ  คือ คาคงที่เกนในการจูนของ PID 

 

 
รูปท่ี 4.4 แสดงขั้นตอนการคํานวณคาตัวแปรปรับของการควบคุมแบบพีไอดี 

 
4.3.2 การควบคุมกระบวนการแบบเจนเนอริกโมเดล 
 
 สําหรับการควบคุมกระบวนการที่อาศัยแบบจําลองในการคํานวณตวัแปรปรับ การควบคุม
กระบวนการแบบเจนเนอรกิโมเดล เปนทีท่างเลือกหนึง่ที่นิยม และงานตอการนํามาใชเปนตัวควบ
คุมกระบวนการ ซ่ึงมีประสิทธิภาพในการควบคุมกระบวนการทีไ่มเปนเชิงเสนไดระดับหนึง่  
แสดงไดดังร ูปที่ 4.5โดยมีอัลกอริธึมในการออกแบบดังนี้  
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รูปท่ี 4.5 แสดงขั้นตอนการคํานวณตัวแปรปรับของการควบคุมกระบวนการแบบเจนเนอริกโมเดล 

 

( ) ( )1 2sp sp
dy K y y K y y dt
dt

= − + −∫     (4.32) 

 เมื่อ  y  คือ คาตัวแปรวัด ณ เวลาปจจุบัน 

  spy  คือ คาเปาหมายที่ตองการ 

  1 2,K K  คือ คาคงที่ในการปรับจูนตัวควบคุม 

 

จากสมการที่ (4.14) สามารถนํามาคํานวณหาคาตัวแปรปรับไดดังนี้ 

 

1 2 ( )
0

( ) ( ) ( )
k

r p r
j r rsp r rsp r k

M C QT k T k K T T k K T T t
UA UA

⎧ ⎫⎡ ⎤ ⎡ ⎤= + − + − ∆ −⎨ ⎬⎣ ⎦ ⎣ ⎦⎩ ⎭
∑  (4.33) 

( )( ) ( 1)
( ) ( 1) j j

jsp j j

T k T k
T k T k

t
τ

− −
= − +

∆
   (4.22) 

 เมื่อ  t∆  คือ ระยะเวลาในการเก็บขอมูล 

  jτ   คือ ปริมาตรของถังแจคเก็ตตออัตราการไหลของของเหลวในถังแจคเก็ต 
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4.3.3  การควบคุมกระบวนการแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 
 

ในการออกแบบการควบคมุแบบโมเดลพรดีิกทฟี จําเปนที่จะตองใชสมการที่เกีย่วของกับ
ระบบที จะทําการควบคมุ ซ่ึงประสิทธิภาพในการควบคุมระบบจะขึน้อยูกับความนาเชือ่ถือของสม
การที่นํามาใชในการออกแบบ ซ่ึงแสดงขั้นตอนการคํานวณคาตัวแปรปรับของการควบคมุแบบ
โมเดลพรีดิกทีฟไดดังรูปที่ 4.6  

 
รูปท่ี 4.6 แสดงขั้นตอนการคํานวณตัวแปรปรับของการควบคุมกระบวนการแบบโมเดลพรีดิกทีฟ 

 

โดยในการจําลองในงานวจิยันีส้ามารถแสดงสมการที่นํามาใชในการออกแบบกระบวน
การควบคุม ไดดังนี้ 

1
. .

.
a w w

a
w

dC J M Sf r C
dt Vr

ๆ๖ ๗ ็ ๗==-+ ื  ็ ๗ ็ ๗ ็ ๘
 

2
. .

.
b w w

b
w

dC J M Sf r C
dt Vr

ๆ๖ ๗ ็ ๗==-+ ื  ็ ๗ ็ ๗ ็ ๘
 

3
. .

.
e w w

e
w

dC J M Sf r C
dt Vr

ๆ๖ ๗ ็ ๗==+ ื  ็ ๗ ็ ๗ ็ ๘
 

4
. . .

.
w w w w

w
w

dC J M S J Sf r C
dt V Vr

ๆ๖ ๗ ็ ๗==+ ื-  ็ ๗ ็ ๗ ็ ๘
 (4.34) 
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5
W W

W

J MdVf S
dt r

= = -  

6

( )r j rr

r pr

Q UA T TdTf
dt M C

+ -
= =  

7

( ) ( )j j j pj jsp j j r

j j pj

dT q C T T UA T T
f

dt V C
r

r
- - -

= =  

 

 โดยในการออกแบบมีการใชความรอนที่เกิดขึ้นของปฏิกิริยา ในการคํานวณหาคาสเตท 
ในอนาคต และนําไปคํานวณหาคาตัวแปรปรับที่เหมาะสมในสภาวะปจจุบัน ซ่ึงไดนําตัวกรองคาล
มานมาใชรวมกัน  

 

 
 



บทที่ 5 
ผลการจําลองการควบคุม 

 
ในบทที่ 5 เปนการรวบรวมผลการจําลองในการเกดิปฏิกิริยาเอสเทอรริฟเคชัน ในเครื่อง

ปฏิกรณแบบเพอรเวเพอเรทฟีเมมเบรน ซ่ึงปฏิกิริยาที่เกิดเปนระบบคายความรอน และปฏิกิริยา
สามารถผันกลับได โดยจะแบงผลการจําลองเปน 2 สวน คือ ผลการจําลองในกรณีที่ไมมีการควบ
คุม (open loop) และมีการควบคมุกระบวนการ (closed loop) ซ่ึงเปนการเปรียบเทียบการควบคุม
กระบวนการแบบพีไอดี เจนเนอริกโมเดล และโมเดลพรีดิกทีฟ ในสวนทายเปนการเปรียบเทียบ
ความทนทานตอความผิดพลาดของแบบจาํลองกระบวนการ โดยทาํการเปรียบเทยีบการควบคุม
กระบวนที่อาศัยแบบจําลอง คือ เจอเนอริกโมเดล และโมเดลพรีดิกทีฟ 

 

5.1 ระบบที่ไมมีการควบคุมกระบวนการ (Open loop) 

 

5.1.1 กระบวนการเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน 
 

สําหรับการเกดิปฏิกิริยาเอสเทอรริฟเคชัน ในเครื่องปฏิกรณแบบเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน 
ที่มีการดึงน้ําออกจากระบบ เพื่อใหเกดิการเปลี่ยนแปลงของสมดุลการเกิดปฏิกิริยา ซ่ึงทําใหเกิด
ปฏิกิริยาไปขางหนา และไดผลิตภัณฑทีม่ากขึ้น นอกจากปฏิกิริยาที่เกิดเปนระบบคายความรอน 
และปฏิกิริยาสามารถผันกลับได โดยใชระยะเวลาในการดาํเนินกระบวนการเปนเวลา 8 ช่ัวโมง โดย
ทําการเก็บคาสเตททุก ๆ 0.01 ช่ัวโมง โดยสภาวะของกระบวนการสามารถแสดงไดดังตารางที่ 5.1 
และคาสภาวะเริ่มตนของระบบ สามารถไดดังตารางที่ 5.2 ซ่ึงจากผลการจําลองกระบวนการ
สามารถแสดงการเปลี่ยนแปลงความเขมขนของสารตั้งตน และผลิตภณัฑแสดงไดดงัรูปที่ 5.1 สวน
อุณหภูมิภายในเครื่องปฏิกรณ และอุณหภูมิของถังแจคเก็ตแสดงไดดงัรูปที่ 5.2 และคาความรอน
ของปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นแสดงไดดังรูปที่ 5.3 
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ตารางที่ 5.1 คาสภาวะที่ใชในการจําลองกระบวนการ 

ตัวแปร รายละเอียด คาพารามิเตอร หนวย 
S  พื้นที่ผิวของเมมเบรน 34 cm2 

paC  คาความจุความรอนของอะซิติก 124.265 J/mol K 
pbC  คาความจุความรอนของบิวทานอล 177.025 J/mol K 
peC  คาความจุความรอนของเอสเทอร 255.5 J/mol K 
pwC  คาความจุความรอนของน้ํา 75.4 J/mol K 
pjC  คาความจุความรอนของแจคเก็ต 4.2 J/g K 

Mw  น้ําหนักโมเลกุลของน้ํา 18 g/mol 
catC  คาความเขมขนของตัวเรง 8.9 g/liter 
jq  อัตราการไหลของน้ําในถังแจคเก็ต 1 1 liter/hr 
jV  ปริมาตรของถังแจคเก็ต 50 ml 

U  คาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอน 50,000 J/m2 hr K 
A  พื้นที่ผิวในการถายเทความรอน 45 cm2 

wr  คาความหนาแนนของน้ํา 1,000 g/liter 
jr  คาความหนาแนนของน้ําในถังแจคเก็ต 1,000 g/liter 
HD  คาความรอนในการเกิดปฏิกิริยา -3,970 J/mol 

 
ตารางที่ 5.2 คาสภาวะเริ่มตนในการจําลองกระบวนการ 

ตัวแปร รายละเอียด คาพารามิเตอร หนวย 
,0aC  ความเขมขนเริ่มตนของกรดอะซิติก 8.74 mol/liter 

,0aC  ความเขมขนเริ่มตนของบิวทานอล 5.47 mol/liter 
,0eC  ความเขมขนเริ่มตนของเอสเทอร 0 mol/liter 
,0wC  ความเขมขนเริ่มตนของน้ํา 0 mol/liter 

0V  ปริมาตรเริ่มตนของสารผสมในระบบ 0.15 liter 
,0rT  อุณหภูมิเร่ิมตนภายในเครื่องปฏิกรณ 298.15 K 
,0jT  อุณหภูมิเร่ิมตนภายในถังแจคเก็ต 298.15 K 
,0jspT  อุณหภูมิเร่ิมตนของตัวแปรปรับ 298.15 K 
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รูปท่ี 5.1 การเปลี่ยนแปลงความเขมขนของสารตั้งตน และผลิตภัณฑ ที่ไมมีการควบคุม (open loop) 
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รูปท่ี 5.2 การเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิภายเครื่องปฏิกรณ และภายในถังแจคเก็ต ที่ไมมีการควบคุม (open loop) 
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รูปท่ี 5.3 ความรอนในการเกิดปฏิกิริยาที่ไมมีการควบคุมกระบวนการ (open loop) 

 

ในการเกิดปฏิกิริยาในชวงเวลาแรกมีการเกดิปฏิกิริยาสูงกวาชวงหลัง ดังรูปที่ 5.1 เนื่องจาก
มีปริมาณความเขมขนของสารตั้งตนมาก ทําใหระบบเกดิการคายความรอนสูง ดังรูปที่ 5.3 ซ่ึงใน
ระยะเวลาตอมาสารตั้งตนเริ่มลดลง ทําใหความรอนที่เกิดมีคาลดลงดวย ทั้งนี้การเกิดปฏิกิริยาภาย
ในเครื่องเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรนมีการดงึน้ํา ซ่ึงเปนผลิตภัณฑที่ไมตองการเอา ทําใหสมดุลใน
การเกิดปฏิกิริยาเกิดการเปลีย่นแปลง โดยมีผลทําใหปฏิกิริยาไปขางหนายิ่งขึน้ ทาํใหไดผลิตภณัฑ
มากขึ้น จากการจําลองไดผลิตภัณฑ เทากับ 4.00 โมลตอลิตร 

 

5.1.2 กระบวนการจากแบบจําลองกระบวนการ 
 

ในการออกแบบกระบวนการควบคุม โดยใชแบบจําลองสเตทสเปสของระบบ (State 
Space Model) มาใชเปนตวัแทนของระบบที่กําลังศึกษา เพื่อทําการทํานายคาในอนาคต และนําไป
คํานวณตัวแปรในการควบคมุกระบวนการแบบโมเดลพรดีิกทีฟ ซ่ึงแบบจําลองในรูปแบบเมตริกที่
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นํามาใชจะทํา Local Linearization โดยแบบจําลองของระบบจะมกีารเปลี่ยนแปลงตามเวลาที่
ดําเนินปฏิกิริยา โดยใชสภาวะในการดําเนนิกระบวนการดังตารางที่ 5.1 และคาสภาวะเริ่มตนในตา
รางที่ 5.2 และกําหนดใหคาความรอนที่ใชแบบจาํลองกระบวนการถูกตอง โดยแสดงผลการเปลี่ยน
ความเขมขนของสารตั้งตน และผลิตภัณฑไดดังรูปที่ 5.4 และการเปลี่ยนแปลงอณุหภูมิของเครื่อง
ปฏิกรณ และถังแจคเก็ตแสดงไดดังรูปที่ 5.5  
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รูปท่ี 5.4 การเปลี่ยนแปลงความเขมขนของสารตั้งตน และผลิตภัณฑ  

ที่ไมมีการควบคุมกระบวนการ (open loop) ของแบบจําลอง 

 

จากผลการจําลองกระบวนการดังรูปที่ 5.4 และ 5.5 ไดความเขมขนของผลิตภัณฑ เทากับ 
4.00 โมลตอลิตร ซ่ึงคิดเปนรอยละความผิดพลาดของผลิตภัณฑทีไ่ดจากแบบจําลองกระบวนการ
เทียบกับกระบวนการที่เกิดจริง เทากับ 5.649 × 10-4 และรอยละความผิดพลาดของอุณหภูมิภายใน
เครื่องปฏิกรณเทากับ 5.082 × 10-4 ซ่ึงมีคาความผิดพลาดนอยมาก แสดงไดวาแบบจาํลองกระบวน
การแบบเมตริกที่สรางขึ้น สามารถเปนตัวแทนของระบบได 
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รูปท่ี 5.5 การเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิภายเครื่องปฏิกรณ และภายในถังแจคเก็ต  

ที่ไมมีการควบคุมกระบวนการ (open loop) ของแบบจําลอง 

 
5.1.3 คาอุณหภูมิเปาหมาย (Set Point Temperature) 

 
จากผลการจําลองที่ไดกลาวมาแลว แสดงใหเห็นวาอุณหภูมภิายในเครื่องปฏิกรณ และใน

ถังแจคเก็ตมีความสัมพันธตอการเกิดปฏิกริิยา เพราะฉะนั้นการหาคาอณุหภูมิในเครื่องปฏิกรณเพอร
เวเพอเรทีฟเมมเบรนที่เหมาะสมที่สุดที่จะใหผลิตภณัฑที่ตองการมากที่สุดจึงเปนสิ่งจําเปน ซ่ึงคาที่
ที่อุณหภูมิที่เหมาะสม จะถกูนําไปใชในการกําหนดคาอณุหภูมิเปาหมายที่จะทาํการควบคุมอุณหภมูิ
ภายในเครื่องปฏิกรณที่ไดทําการจําลอง และตัวแปรปรับมีขอบเขตอยูในชวง 298 K ถึง 393 K 

 
ในการหาคาอณุหภูมิที่เหมาะสมของเครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน โดยแบงชวง

การเปลี่ยนแปลงอุณหภูมเิปน 4 ชวงเวลา ตามตารางที่ 5.4 ซ่ึงไดผลการควบคุมความเขมขนของ
ผลิตภัณฑตามรูปที่ 5.6  
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ตารางที่ 5.3  แสดงผลการหาคาอุณหภูมิภายในเครื่องปฏิกรณที่เหมาะสมที่สุด 

รายการ ชวงท่ี 1 ชวงท่ี 2 ชวงท่ี 3 ชวงท่ี 4 eC  รอยละผลิตภัณฑ 
open loop - - - - 4.0013 45.78 
optimization 363 K 363 K 363 K 340.83 K 5.2669 60.26 
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รูปท่ี 5.6 การเปลี่ยนความเขมขนของสารตั้งตน และผลิตภัณฑ ณ อุณหภูมิที่เหมาะสม 

 
เนื่องจากการเพิ่มควบคุมอุณหภูมภิายในเครื่องปฏิกรณในสูงขึ้น สงผลใหอัตราการเกิด

ปฏิกิริยาสูงขึ้นมากในการเกิดปฏิกิริยาชวงแรก นอกจากนี้อุณหภูมภิายในเครื่องยงัสงผลใหอัตรา
การไหลผานเยื่อสูงขึ้น น้ําทีเ่ปนผลิตภัณฑที่ไมตองการถูกดึงออกจากระบบมากขึ้น ทําใหสมดุลเกดิ
การเปลี่ยนแปลงทําใหปฏิกิริยาไปขางหนา เกิดเอสเทอรที่เปนผลิตภัณฑสูงขึ้น เทากบั 5.267 โมล
ตอลิตร ซ่ึงคิดเปนผลิตภัณฑที่สูงขึ้นประมาณรอยละ 31 โดยเทยีบกับความเขมขนของผลิตภัณฑที่
ไมมีการควบคมุ และสามารถแสดงสภาวะตาง ๆ ของกระบวนการ ณ เวลาที่ส้ินสุดปฏิกิริยาที่ 8 ช่ัว
โมงไดตามตารางที่ 5.4 
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ตารางที่ 5.4 คาจากผลการจําลองกระบวนการที่ถูกควบคุมในอุณหภูมิที่เหมาะสม 

ตัวแปร คาเริ่มตน คาสิ้นสุด (ณ เวลา 8 ชั่วโมง) หนวย 
,0aC  8.74 3.8905 mol/l 
,0aC  5.47 0.4644 mol/l 
,0cC  0 5.2669 mol/l 
,0wC  0 2.6134 mol/l 

0V  0.15 0.1432 liter 
,0rT  298.15 340.83 K 
,0jT  298.15 340.83 K 

 

 
5.2 ระบบที่มีการควบคุมกระบวนการ (Closed loop) 

 
ในการออกแบบการควบคุมกระบวนการของเครื่องปฏิกรณเพอรเวเพอเรทีฟเมมเบรน โดย

ทําการเปรียบเทียบกับการควบคุม 3 แบบ คือ การควบคุมแบบพีไอดี (PID) การควบคุมแบบเจนเนอ
ริก (GMC) และการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ (MPC) ซ่ึงจะใชเทคนคิการประมาณคาคาลมาน 
ในการประมาณคาความรอนของปฏิกิริยาที่เกิดขึ้น โดยในการจําลองจะแบงเปน 2 กรณี คือ ในกรณี
ที่แบบจําลองไมมีความผิดพลาด และในกรณีที่แบบจําลองมีความผิดพลาดเกิดขึ้น 

 

5.2.1 การประมาณคาสเตท และพารามิเตอร 
 

ในการทํานายคาสเตท และนําไปใชคํานวณคาตัวแปรปรับของระบบจากแบบจําลองที่ออก
แบบ มีการใชคาความรอนในการเกิดปฏิกิริยาเปนพารามิเตอรในแบบจําลอง จึงจําเปนในการ
ประมาณคาความรอนที่ถูกตอง เพื่อใหแบบจําลองที่สรางมีความนาเชื่อถือ และเปนตัวแทนของ
ระบบได โดยใชตัวกรอกคาลมาน นอกจากนี้ยังสามารถลดสัญญาณรบกวนจากอุปกรณวดัสัญญาณ 
พารามิเตอรที่ใชในการจําลองแสดงดังตารางที่ 5.5  
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ตารางที่ 5.5 คาพารามิเตอรสําหรับตัวกรองคาลมาน 

ตําแหนง  (1,1) (2,2)  (3,3) (4,4) (5,5) (6,6) 
P 1 1 1e6 2e3 1e2 1e10 
Q 1 1 1e6 2e3 1e2 1e10 
R 1e3 1e3 - - - - 

 

 
รูปท่ี 5.7 การประมาณคาความรอนของปฏิกิริยาที่เกิดขึ้น ในกรณีที่มีสัญญาณรบกวนเล็กนอย 

 

ซ่ึงจากการประมาณคาโดยเทคนิคการประมาณคาคาลมาน สามารถประมาณคาความรอนที่
เกิดใกลเคียงกบัความรอนที่เกิดขึ้นในเครื่องปฏิกรณ ดังแสดงไดดังรูป 5.7 ซ่ึงทําใหแบบจําลอง
กระบวนที่ออกแบบมีความนาเชื่อถือ ในการนําไปทํานายคาสเตท และคํานวณตัวแปรปรับสําหรับ
การควบคุมกระบวนการ 
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5.2.2 การควบคุมในกรณีท่ีแบบจําลองไมมีความผิดพลาด (Nominal Case) 
 

ในการควบคุมกระบวนการโดยใชพารามิเตอรในแตละการควบคุมกระบวนการตามตาราง
ที่ 5.6 สําหรับการควบคุมกระบวนการแบบพีไอดี เจนเนอริกโมเดล และโมเดลพรีดกิทีฟ ตามสม
การที่ (3.18) โดยในการจําลองกระบวนการ ทําการเปรียบเทยีบอุณหภูมิของเครื่องปฏิกรณ กับตัว
แปรปรับที่ใชในการควบคุมกระบวนการ สําหรับการควบคุมกระบวนการในกรณีที่ไมมีสัญญาณ
รบกวนจากอปุกรณวดั แสดงไดดังรูปที ่5.8 สวนในรูปที่ 5.9 แสดงการควบคุมในกรณีที่มีสัญญาณ
รบกวนเล็กนอยจากอุปกรณวัด และในกรณีที่มีสัญญาณรบกวนที่มากขึ้น แสดงไดดังรูปที่ 5.10 

ตารางที่ 5.6 พารามิเตอรในการควบคุมกระบวนการ 

การควบคุม การปรับจูนคาพารามิเตอร 
PID K = 60 it = 0.5 dt = 0.1 

GMC t = 10 l = 10 - 
MPC P = 20 M = 6 w = 0.1 
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รูปท่ี 5.8 เปรียบเทียบการควบคุมกระบวนการ ในกรณีไมมีสัญญาณรบกวน 

 

ผลการจําลองกระบวนการตามรูปที่ 5.8 ในการเปรียบเทียบการควบคุมกระบวนการใน
กรณีที่ไมมีสัญญาณรบกวน การควบคุมกระบวนการแบบพีไอดี เจนเนอริกโมเดล และโมเดลพรดีิก
ทีฟ สามารถควบคุมอุณหภูมิเขาสูอุณหภูมิเปาหมายได โดยทีก่ารควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทฟี
สามารถกระบวนการไดดกีวาการควบคุมแบบเจนเนอรกิโมเดล และพีไอดี โดยคาความผิดพลาด
ของอุณหภูมภิายในเครื่องปฏิกรณ กับอณุหภูมิเปาหมาย คือ IAE = 4,960.86, 5,430.22 และ 
5,716.12 ตามลําดับ 
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รูปท่ี 5.9 เปรียบเทียบการควบคุมกระบวนการ ในกรณีที่มีสัญญาณรบกวนเปลี่ยนแปลง ± 0.5 K 

 

ผลการจําลองกระบวนการตามรูปที่ 5.9 ในการเปรียบเทียบการควบคุมกระบวนการใน
กรณีที่มีสัญญาณรบกวน ± 0.5 K การควบคุมกระบวนการแบบพีไอดี เจนเนอริกโมเดล และ
โมเดลพรีดิกทฟี สามารถควบคุมอุณหภูมิเขาสูอุณหภูมิเปาหมายได ซ่ึงในการควบคุมแบบพีไอดีมี
การแกวงของตัวแปรปรับมากขึ้น สวนการควบคุมแบบเจนเนอรกิโมเดลมีการแกวงของตัวแปร
ปรับเล็กนอย สําหรับการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทฟีไมมีการแกวงของตัวแปรปรับ เนื่องจากใน
การคํานวณตัวแปรปรับ มีการทําการออฟติไมซในการเปลี่ยนแปลงของตัวแปรปรับที่นอยที่สุด 
โดยรวมสําหรบัการควบคุมแบบโมเดลพรดีิกทีฟ สามารถกระบวนการไดดีกวาการควบคุมแบบเจน
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เนอริกโมเดล และพีไอดี โดยคาความผดิพลาดของอุณหภูมิภายในเครื่องปฏิกรณ กับอุณหภูมิเปา
หมาย คือ IAE = 5,107.28.81, 5,488.85 และ 5,810.02 ตามลําดับ 
 

 
รูปท่ี 5.10   เปรียบเทียบการควบคุมกระบวนการ ในกรณีที่มีสัญญาณรบกวน ±  5 K 

 

ผลการจําลองกระบวนการตามรูปที่ 5.10 ในการเปรียบเทียบการควบคุมกระบวนการใน
กรณีที่มีสัญญาณรบกวน ± 5 K การควบคุมกระบวนการแบบโมเดลพรีดิกทฟี สามารถควบคุม
อุณหภูมิเขาสูอุณหภูมิเปาหมายไดดีกวาการควบคุมแบบเจนเนอรกิโมเดล และการควบคุมกระบวน
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การพีไอดีตามลําดับ สวนการควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดล และการควบคุมแบบพไีอดีมีการแกวง
ของตัวแปรปรบัที่รุนแรง แตการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟมีการแกวงของตัวแปรปรับที่นอยกวา 
เนื่องจากในการควบคุมมีการคํานวณตัวแปรปรับ โดยทําการออฟติไมซสําหรับการเปลี่ยนแปลง
ของตัวแปรปรบัที่นอยที่สุด โดยคาความผิดพลาดของอุณหภูมิภายในเครื่องปฏิกรณ กับอุณหภูมิ
เปาหมาย คือ IAE = 6,390.94, 6,762.51 และ 7,249.70 ตามลําดับ 

 

5.2.3 การควบคุมในกรณีท่ีแบบจําลองมคีวามผิดพลาด (Plant Model Mismatch) 
 
ในการออกแบบการควบคุมเพื่อนําไปประยุกตใชกระบวนการจริงในอุตสาหกรรม ซ่ึงบาง

คร้ังไมสามารถที่จะยืนยันไดวาแบบจําลองที่ออกแบบมคีวามถูกตองของพารามิเตอร หรือแบบ
จําลองสามารถเปนตัวแทนของระบบไดหรือไม ซ่ึงความผิดพลาดที่เกิดขึ้นจะเปนเปนอุปสรรตอ
การควบคุมกระบวนการที่อาศัยแบบจําลองของระบบ เพื่อเปนการทดสอบความทนทานในการ
ควบคุม จึงทําการจําลองการควบคุมกระบวนการในกรณีที่มีความผดิพลาดของพารามิเตอรของ
ระบบ ไดแก k1, k2, D H และ U ซ่ึงเปนพารามิเตอรที่มีความสําคัญตอระบบ และสามารถหาคาที่
ถูกตองไดยากในกระบวนการจริง โดยจะทาํการเปรียบเทยีบการควบคุมตาง ๆ ในการคํานวณหาคา
ตัวแปรปรับ คือ การควบคมุแบบพีไอด ี การควบคุมแบบเจนเนอรกิโมเดล และแบบโมเดลพรีดิก
ทีฟ 

 
5.2.3.1 กรณีท่ีมีความผิดพลาดของสัมประสิทธ์ิการเกิดปฏิกิริยา (k1 และ k2) 
 

สําหรับการเกดิปฏิกิริยาที่ศกึษา เปนปฏิกิริยาที่สามารถผันกลับได ดังนั้นสัมประสิทธิ์การ
เกิดปฏิกิริยาแบบไปขางหนา และยอนกลับ จึงเปนพารามิเตอรที่สําคัญในการทํานายอัตราการเกิด
ปฏิกิริยาของระบบ สําหรับรอยละของ k1 ที่เพิ่มขึ้นมผีลทําใหระบบมีความรอนเกิดเพิ่มขึ้น เกดิ
ปฏิกิริยาเร็วขึน้ สวน k2 ทําใหปฏิกิริยาเกิดชาลง และทําใหความรอนของระบบเกิดลดลง โดยตาราง
ที่ 5.7 และรูปที่ 5.11 ถึง 5.13 แสดงคาความผิดพลาดของอุณหภูมิ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1 
สวนตารางที่ 5.8 และรูปที่ 5.14 ถึง 5.16 เปนกรณีที่มีความผิดพลาดของ k2 และในตารางที่ 5.9 และ
รูปที่ 5.17 ถึง 5.19 เปนกรณีที่มีความผิดพลาดของทั้ง k1 และ k2 
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ตารางที่ 5.7 คา IAE ของอุณหภูมิในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1 ที่เพิ่มขึ้น 

ความผิดพลาดสัมบูรณของอุณหภูมิ (IAE) รอยละความผิด
พลาด พีไอดี เจนเนอริกโมเดล โมเดลพรีดิกทีฟ 

0 5,801.02 5,488.85 5,107.28 
30 5,733.72 5,433.05 5,054.47 
60 5,703.91 5,399.75 5,021.27 
90 5,677.48 5,369.42 4,997.58 

 

จากผลการจําลองในกรณีทีม่ีความผิดพลาดของคาสัมประสิทธิ์ k1 ที่เพิ่มขึ้นรอยละ 30, 60 
และ 90 โดยคาความผิดพลาดของอุณหภูมิภายในเครื่องปฏิกรณกับอุณหภมูิเปาหมาย (IAE) และคา
รอยละความเปลี่ยนแปลงของความผิดพลาดที่เกิดขึน้ในกรณีตาง ๆ พบวาการควบคุมกระบวนการ
ทั้งแบบพีไอด ี เจอเนอริกโมเดล และโมเดลพรีดิกทีฟ สามารถควบคุมกระบวนการใหเขาสูอุณหภมูิ
เปาหมายได ซ่ึงในการแตละกรณีพบวาการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟสามารถควบคุมกระบวน
การไดดีกวาการควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดล และพีไอดีตามลําดับ 
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รูปท่ี 5.11   เปรียบเทียบการควบคุมแบบตาง ๆ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1 เพิ่มขึ้นรอยละ 30 
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รูปท่ี 5.12   เปรียบเทียบการควบคุมแบบตาง ๆ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1 เพิ่มขึ้นรอยละ 60 
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รูปท่ี 5.13   เปรียบเทียบการควบคุมแบบตาง ๆ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1 เพิ่มขึ้นรอยละ 90 
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ตารางที่ 5.8 คา IAE ของอุณหภูมิในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k2 ที่เพิ่มขึ้น 

ความผิดพลาดสัมบูรณของอุณหภูมิ (IAE) รอยละความผิด
พลาด พีไอดี เจนเนอริกโมเดล โมเดลพรีดิกทีฟ 

0 5,801.02 5,488.85 5,107.28 
30 5,801.64 5,476.94 5,111.71 
60 5,807.18 5,493.94 5,106.28 
90 5,794.85 5,489.66 5,101.81 

 

จากผลการจําลองในกรณีทีม่ีความผิดพลาดของคาสัมประสิทธิ์ k2 ที่เพิ่มขึ้นรอยละ 30, 60 
และ 90 โดยคาความผิดพลาดของอุณหภูมิภายในเครื่องปฏิกรณกับอุณหภมูิเปาหมาย (IAE) และคา
รอยละความเปลี่ยนแปลงของความผิดพลาดที่เกิดขึน้ในกรณีตาง ๆ พบวาการควบคุมกระบวนการ
ทั้งแบบพีไอด ี เจอเนอริกโมเดล และโมเดลพรีดิกทีฟ สามารถควบคุมกระบวนการใหเขาสูอุณหภมูิ
เปาหมายได ซ่ึงในการแตละกรณีพบวาการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟสามารถควบคุมกระบวน
การไดดีกวาการควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดล และพีไอดีตามลําดับ 
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รูปท่ี 5.14   เปรียบเทียบการควบคุมแบบตาง ๆ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k2 เพิ่มขึ้นรอยละ390 
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รูปท่ี 5.15   เปรียบเทียบการควบคุมแบบตาง ๆ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k2 เพิ่มขึ้นรอยละ 60 
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รูปท่ี 5.16   เปรียบเทียบการควบคุมแบบตาง ๆ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k2 เพิ่มขึ้นรอยละ 90 
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ตารางที่ 5.9 คา IAE ของอุณหภูมิในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1 และ k2 ที่เพิ่มขึ้น 

ความผิดพลาดสัมบูรณของอุณหภูมิ (IAE) รอยละความผิด
พลาด พีไอดี เจนเนอริกโมเดล โมเดลพรีดิกทีฟ 

0 5,801.02 5,488.85 5,107.28 
30 5,736.90 5,426.48 5,056.30 
60 5,718.93 5,397.74 5,046.13 
90 5,675.25 5,390.55 5,014.53 

 

จากผลการจําลองในกรณีทีม่ีความผิดพลาดของคาสัมประสิทธิ์ k1 และ k2 ที่เพิ่มขึ้นรอยละ 
30, 60 และ 90 โดยคาความผิดพลาดของอุณหภูมิภายในเครื่องปฏิกรณกับอุณหภูมิเปาหมาย (IAE) 
และคารอยละความเปลี่ยนแปลงของความผิดพลาดที่เกิดขึ้นในกรณีตาง ๆ พบวาการควบคมุ
กระบวนการทัง้แบบพีไอดี เจอเนอริกโมเดล และโมเดลพรีดิกทีฟ สามารถควบคุมกระบวนการให
เขาสูอุณหภูมเิปาหมายได ซ่ึงในการแตละกรณพีบวาการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟสามารถควบ
คุมกระบวนการไดดีกวาการควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดล และพีไอดีตามลําดับ 
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รูปท่ี 5.17   เปรียบเทียบการควบคุมแบบตาง ๆ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1 และ k2 เพิ่มขึ้นรอยละ 30 



 86

 
รูปท่ี 5.18   เปรียบเทียบการควบคุมแบบตาง ๆ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1 และ k2 เพิ่มขึ้นรอยละ 60 
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รูปท่ี 5.19   เปรียบเทียบการควบคุมแบบตาง ๆ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1 และ k2 เพิ่มขึ้นรอยละ 90 
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5.2.3.2 กรณีท่ีมีความผิดพลาดของสัมประสิทธ์ิการเกิดความรอนของปฏิกิริยา ( D H ) 
 

สําหรับความรอนที่เกิดขึน้ภายในเครื่องปฏิกรณที่ศึกษา ปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นเปนระบบคาย
ความรอน เพราะฉะนัน้สัมประสิทธิ์การเกิดความรอนของปฏิกิริยาจึงเปนพารามิเตอรที่สําคัญใน
การเปลี่ยนแปลงอุณหภูมภิายในเครื่องปฏิกรณ สําหรับการเพิ่มรอยละความผิดพลาดของ D H จะมี
ผลทําใหระบบเกิดความรอนที่มากขึ้น และเขาใกลอุณหภูมิเปาหมายขึน้ โดยตารางที ่5.10 และรูปที่ 
5.20 ถึง 5.22 แสดงผลของอุณหภูมิภายในเครื่องปฏิกรณจากการจําลองในกรณีตาง ๆ และในรูปที่ 
5.23 แสดงความรอนที่เกิดขึ้นภายในเครื่องปฏิกรณในกรณีตาง ๆ 

 

ตารางที่ 5.10 คา IAE ของอุณหภูมิในกรณีที่มีความผิดพลาดของ D H ที่เพิ่มขึ้น 

ความผิดพลาดสัมบูรณของอุณหภูมิ (IAE) รอยละความผิด
พลาด พีไอดี เจนเนอริกโมเดล โมเดลพรีดิกทีฟ 

0 5,801.02 5,488.85 5,107.28 
30 5,644.44 5,324.27 5,088.06 
60 5,534.57 5,193.69 4,788.28 
90 5,440.55 5,080.64 4,631.22 

 

จากผลการจําลองในกรณีทีม่ีความผิดพลาดของสัมประสิทธิ์การเกิดความรอนของปฏิกิริยา
ภายในเครื่องปฏิกรณ ( D H ) การควบคมุกระบวนการแบบพีไอดี เจนเนอริกโมเดล และโมเดลพรี
ดิกทีฟ ยังสามารถควบคุมอุณหภูมิภายในเครื่องปฏิกรณใหเขาสูคาเปาหมายได ในการควบคุมที่
อาศัยแบบจําลอง มีความทนทานตอความผดิพลาดไดเนื่องจากในการควบคุมมีการใชตัวประมาณ
คาความรอนทีเ่กิด และทําการปรับปรุงคาใหถูกตอง ซ่ึงความผิดพลาดของสัมประสิทธิ์การเกิด
ความรอน โดยในการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ สามารถควบคุมกระบวนการไดดีกวาการควบ
คุมแบบเจอเนอริกโมเดล และแบบพีไอดใีนกรณีตาง ๆ เนื่องจากการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทฟีมี
การนําคาพารามิเตอรไปคํานวณคาตวัแปรสเตทตาง ๆ ในอนาคต เพื่อทําการคํานวณคาตัวแปรปรับ
ที่เหมาะสมในปจจุบัน 
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รูปท่ี 5.20   เปรียบเทียบการควบคุมแบบตาง ๆ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ D H เพิ่มขึ้นรอยละ 30 



 90

 
รูปท่ี 5.21   เปรียบเทียบการควบคุมแบบตาง ๆ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ D H เพิ่มขึ้นรอยละ 60 
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รูปท่ี 5.22   เปรียบเทียบการควบคุมแบบตาง ๆ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ D H เพิ่มขึ้นรอยละ 90 
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รูปท่ี 5.23   ความรอนที่เกิดภายในเครื่องปฏิกรณ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ D H ตาง ๆ 
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5.2.3.3 กรณีท่ีมีความผิดพลาดของสัมประสิทธ์ิการถายเทความรอนของระบบ (U) 
 

สําหรับการควบคุมอุณหภูมขิองเครื่องปฏิกรณ โดยใชถังแจคเก็ตในการปรับระดับอุณหภูมิ
นั้น อัตราการถายเทความรอนเปนสวนสําคัญ เพราะฉะนั้นสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนจึงเปน
คาพารามิเตอรที่สําคัญตอการควบคุมอุณหภูมิของเครื่องปฏิกรณ สําหรับรอยละความผิดพลาดของ 
U ที่เพิ่มมากขึ้นมีผลทําใหการถายเทความรอนของถังแจคเก็ตมากขึน้ ทําใหสามารถปรับอุณหภมูิ
ของเครื่องปฏิกิริยาใหสูงไดเร็วขึ้น โดยแสดงผลการจําลองกระบวนการไดดังตารางที่ 5.11 และรูป
ที่ 5.24 ถึง 5.26 

 

ตารางที่ 5.11 คา IAE ของอุณหภูมิในกรณีที่มีความผิดพลาดของ U ที่เพิ่มขึ้น 

ความผิดพลาดสัมบูรณของอุณหภูมิ (IAE) รอยละความผิด
พลาด พีไอดี เจนเนอริกโมเดล โมเดลพรีดิกทีฟ 

0 5,801.02 5,488.85 5,107.28 
30 5,016.80 4,557.31 4,156.00 
60 4,560.99 3,981.23 3,570.65 
90 4,288.61 3,611.19 3,183.91 

  

 จากผลการจําลองกระบวนการสําหรับกรณีความผิดพลาดที่เกิดขึน้ กับคาสัมประสิทธิ์การ
ถายเทความรอนของระบบ การควบคุมตาง ๆ ละแบบสามารถควบคุมอุณหภูมิใหเขาสูอุณหภูมเิปา
หมายได โดยในการควบคุมกระบวนการทีอ่าศัยแบบจําลอง และมีการใชเทคนิคการประมาณคาล
มาน ซ่ึงสามารถปรับปรุงความถูกตองในการประมาณคา และควบคุมกระบวนการใหเขาสูอุณหภูมิ
เปาหมายได โดยจากผลการจําลองกระบวนการพบวาการควบคุมกระบวนการแบบโมเดลพรีดิกทฟี 
สามารถควบคุมกระบวนการไดดีกวาการควบคุมกระบวนการแบบเจนเนอริกโมเดล และการควบ
คุมกระบวนการแบบพีไอด ี ตามลําดับ เนื่องจากการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ สามารถทํานาย
คาสเตทในอนาคต เพื่อทําการคํานวณคาตัวแปรปรับที่เหมาะสม ทั้งนี้ยังมีการคํานวณการเปลี่ยน
แปลงตัวแปรปรับโดยวิธีกําลังสองที่นอยที่สุด ทําใหลดความรุนแรงในการแกวงของคาตัวแปรปรับ 
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รูปท่ี 5.24   เปรียบเทียบการควบคุมแบบตาง ๆ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ U เพิ่มขึ้นรอยละ 30 
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รูปท่ี 5.25   เปรียบเทียบการควบคุมแบบตาง ๆ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ U เพิ่มขึ้นรอยละ 60 
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รูปท่ี 5.26   เปรียบเทียบการควบคุมแบบตาง ๆ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของ U เพิ่มขึ้นรอยละ 90 
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5.2.3.4 กรณีท่ีมีความผิดพลาดของคาพารามิเตอร k1, k2, D H  และ U 
 

สําหรับการทดสอบความทนทานของการควบคุมที่อาศัยแบบจําลองกระบวนการ ในกรณี
ที่มีความผิดพลาดของคาสัมประสิทธิ์การเกิดปฏิกิริยา สัมประสิทธิ์การเกิดคายความรอนของระบบ 
และสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนของระบบ สามารถแสดงผลการควบคุมไดตามตารางที่ 5.12 
และรูปที่ 5.27 ถึงรูปที่ 5.29 โดยแสดงผลการควบคุมอุณหภูมิภายในการเครื่องปฏิกรณ 

 

ตารางที่ 5.12 คา IAE ในกรณีที่มีความผิดพลาดของพารามิเตอร k1, k2, D H และ U ที่เพิ่มขึ้น 

ความผิดพลาดสัมบูรณของอุณหภูมิ (IAE) รอยละความผิด
พลาด พีไอดี เจนเนอริกโมเดล โมเดลพรีดิกทีฟ 

0 5,801.02 5,488.85 5,107.28 
30 4,894.63 4,382.67 4,004.87 
60 4,419.34 3,749.20 3,304.88 
90 4,151.00 3,403.79 2,845.08 

 
 จากผลการจําลองกระบวนการในกรณีที่เกิดความผิดพลาดของพารามิเตอรตาง ๆ พบวา
การควบคุมกระบวนการแบบพีไอดี เจนเนอริกโมเดล และโมเดลพรีดิกทีฟ สามารถควบคุม
อุณหภูมิภายในเครื่องปฏิกรณได สําหรับการควบคุมกระบวนการที่อาศัยแบบจําลอง มีการใชตัวกร
องคาลมานในการประมาณคาพารามิเตอรใหถูกตอง ซ่ึงเปนผลทําใหแบบจําลองที่ใชในการคํานวณ
ตัวแปรปรับเชือ่ถือ และควบคุมกระบวนการได โดยการควบคุมกระบวนการแบบโมเดลพรีดิกทฟี 
สามารถควบคุมกระบวนการไดดีกวา แบบเจนเนอริกโมเดล และพีไอดี ตามลําดับ 
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รูปท่ี 5.27   เปรียบเทียบการควบคุมในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1, k2, D H และ U เพิ่มขึ้นรอยละ 30 
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รูปท่ี 5.28   เปรียบเทียบการควบคุมในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1, k2, D H และ U เพิ่มขึ้นรอยละ 60 
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รูปท่ี 5.29   เปรียบเทียบการควบคุมในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1, k2, D H และ U เพิ่มขึ้นรอยละ 90 
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 จากผลการจําลองกระบวนการในกรณีทีม่ีความผิดพลาดของสัมประสิทธิ์ คือ k1, k2, D H 
และ U สามารถสรุปไดวาการควบคุมกระบวนการแบบโมเดลพรีดิกทีฟ ดกีวาการควบคมุแบบเจน
เนอริกโมเดล และพีไอดี โดยพิจารณาจากคาความผิดพลาดของของอุณหภูมิภายในเครื่องปฏิกรณ 
กับอุณหภูมิเปาหมาย ทั้งนีก้ารควบคุมกระบวนการที่อาศยัแบบจําลองกระบวนการ และใชตัวกรอง
คาลมาน สามารถควบคุมกระบวนได แมวาจะมีความผิดพลาดของสัมประสิทธิ์ที่เกิดขึ้น  

 

5.2.4 การทดสอบความทนทานของการควบคุมกระบวนการ (Controller Model Mismatch) 
 

ในการควบคุมกระบวนการทีอ่าศัยแบบจําลองสมการของกระบวนการ ในการคํานวณหา
คาตัวแปรปรบัใหกับระบบ สําหรับในอุตสาหกรรมจรงินั้น ยอมหลีกเลี่ยงไมไดสําหรับความผิด
พลาดที่จะเกิดขึ้น ซ่ึงในการศึกษาความทนทานของการควบคุมในกรณีที่มีความผิดพลาดของพารา
มิเตอรที่ใชในการออกแบบการควบคุม มสีวนชวยในการตัดสินใจในการเลือกใชระบบการควบคมุ
ที่สามารถควบคุมกระบวนได ในขอบเขตของความผิดพลาดที่ยอมรับได สําหรับพารามิเตอรจะทํา
ใหเกิดความผดิพลาด คือ k1, k2, D H และ U ในรอยละความผิดพลาดคาเดียวกับความผิดพลาดของ
พารามิเตอรที่ใชในกระบวนการ ทั้งนี้จะทาํการเปรียบเทยีบการควบคุมที่อาศัยแบบจําลองกระบวน
การ คือ การควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดล และโมเดลพรีดิกทีฟเทานั้น ซ่ึงสามารถแสดงตารางสรุป
รวมคาความผดิพลาด (IAE) ไดดังตารางที่ 5.13 สําหรับความผิดพลาดทุกกรณี สําหรับรูปที่ 5.30 
ถึง 5.35 แสดงการควบคุมกระบวนการแบบเจนเนอริกโมเดล สําหรับกรณีความผิดพลาดตาง ๆ 
และรูปที่ 5.36 ถึง 5.41 แสดงการควบคุมกระบวนการแบบโมเดลพรีดิกทีฟ สําหรับกรณีความผิด
พลาดตาง ๆ 

 

 ผลจําลองกระบวนการตามตารางดังกลาวสามารถสรุปไดวา สําหรับการควบคุมกระบวน
การแบบเจนเนอริกโมเดล และโมเดลพรีดิกทีฟ ในชวงความผิดพลาดดังกลาว พบวาในรอยละ
ความผิดพลาดที่เพิ่มขึ้น คาความผิดพลาดของอุณหภูมิเครื่องปฏิกรณ กบัอุณหภูมิเปาหมายมีคา IAE 
ที่เพิ่มขึ้นตอรอยละความผิดพลาดของพารามิเตอรที่เพิ่มขึ้น แตยังสามารถควบคุมกระบวนในเขาสู
อุณหภูมิเปาหมายไดดีในชวงร ทั้งนี้สําหรับคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนของถังแจคเก็ตมีผล
ตอการคํานวณตัวแปรปรับของการควบคุมที่อาศัยแบบจําลองมากที่สุด ตัวควบคมุมีความทนทาน
ตอความผิดพลาดในชวงการจําลอง  
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ตารางที่ 5.13 คาความผิดพลาดในการควบคุมกระบวนการ ในกรณีที่มีความผดิพลาดของ
กระบวนการที่ใชในการออกแบบการควบคุม 

ความผิดพลาดสัมบูรณของอุณหภูมิ (IAE) พารามิเตอร รอยละความผิด
พลาด เจนเนอริกโมเดล โมเดลพรีดิกทีฟ 

0 5,488.85 5,107.28 
30 5,490.72 5,107.33 
60 5,496.71 5,107.63 

k1 

90 5,498.23 5,109.41 
0 5,488.85 5,107.28 
30 5,488.71 5,107.88 
60 5,494.77 5,109.18 

k2 

90 5,496.61 5,112.01 
0 5,488.85 5,107.28 
30 5,492.04 5,107.51 
60 5,493.25 5,110.59 

k1 และ k2 

90 5,498.63 5,113.03 
0 5,488.85 5,107.28 
30 5,492.15 5,112.15 
60 5,493.61 5,112.73 

∆H 

90 5,496.34 5,112.84 
0 5,488.85 5,107.28 
30 5,534.53 5,120.27 
60 5,554.03 5,137.68 

U 

90 5,556.57 5,149.64 
0 5,488.85 5,107.28 
30 5,538.57 5,118.58 
60 5,546.99 5,131.74 

k1, k2,  
∆H และ U 

90 5,558.59 5,147.21 
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รูปท่ี 5.30   เปรียบเทียบการควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดลในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1 
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รูปท่ี 5.31 เปรียบเทียบการควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดลในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k2 
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รูปท่ี 5.32   เปรียบเทียบการควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดลในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1 และ k2 
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รูปท่ี 5.33   เปรียบเทียบการควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดลในกรณีที่มีความผิดพลาดของ D H 
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รูปท่ี 5.34   เปรียบเทียบการควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดลในกรณีที่มีความผิดพลาดของ U 
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รูปท่ี 5.35   เปรียบเทียบการควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดลในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1, k2, D H และ U 
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รูปท่ี 5.36  เปรียบเทียบการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1 
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รูปท่ี 5.37  เปรียบเทียบการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k2 
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รูปท่ี 5.38 เปรียบเทียบการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1 และ k2 
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รูปท่ี 5.39   เปรียบเทียบการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟในกรณีที่มีความผิดพลาดของ D H 
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รูปท่ี 5.40   เปรียบเทียบการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟในกรณีที่มีความผิดพลาดของ U 
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รูปท่ี 5.41 เปรียบเทียบการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟในกรณีที่มีความผิดพลาดของ k1, k2, D H และ U 

 



บทที่ 6 
บทสรุป 

 

 

6.1 บทสรุปงานวิจัย 
 

ผลการจําลองกระบวนการเอสเทอรเรฟเคชั่น ที่เปนปฏิกิริยาผันกลับได และเปนระบบคาย
ความ ในเครือ่งปฏิกรณเพอรเวเพอรเรทฟีเมมเบรน โดยใชถังแจคเก็ตในการควบคุมอุณหภูมิของ
เครื่องปฏิกรณใหเขาสูอุณหภูมิเปาหมายทีไ่ดจากการหาอุณหภูมิที่เหมาะสมที่สุด ที่สามารถทําให
ไดผลิตภัณฑมากที่สุด โดยใชเวลาในการเกิดปฏิกิริยา 8 ชั่วโมง และทําการเก็บขอมูลตาง ๆ เพื่อนํา
มาคํานวณหาคาตัวแปรปรบัทุก ๆ 0.01 ช่ัวโมง ซ่ึงจะแบงผลการจําลองกระบวนการเปน 2 กรณี คือ 
การควบคุมกระบวนการทั่วไป ในกรณทีี่ไมมีความผดิพลาดของพารามิเตอร และการควบคุม
กระบวนการ ในการกรณีที่มีความผิดพลาดของพารามิเตอรตาง ๆ  

 

การควบคุมกระบวนการทั่วไป ในกรณีที่ไมมีความผิดพลาดของพารามิเตอร 
 

ในการเปรยีบการควบคุมกระบวนการแบบดั้งเดิม และแบบที่อาศัยแบบจําลองในการ
คํานวณหาคาตัวแปรปรับ คอื เจนเนอริกโมเดล และโมเดลพรีดิกทีฟ ที่มีการใชเทคนิคการประมาณ
ความรอนที่เกดิขึ้น มาใชในการคํานวณตัวแปรปรับ ซ่ึงจากผลการจําลองกระบวนการพบวาการ
ควบคุมกระบวนการแบบโมเดลพรีดิกทฟี สามารถควบคุมกระบวนการไดดกีวาการควบคุมแบบ
เจนเนอรกิโมเดล และการควบคุมแบบพไีอดี เนื่องจากการควบคุมกระบวนการแบบโมเดลพรีดิก
ทีฟมีการทํานายคาสเตทในอนาคต เพื่อนํามาคํานวณตัวแปรปรับ ณ สภาวะปจจุบนั โดยมีการใชคา
น้ําหนกัในการคํานวณคาตวัแปรปรับ เพือ่ลดการแกวงของคาตัวแปรปรับที่คํานวณได สวนการ
ควบคุมแบบเจนเนอริกโมเดล มีการใชสมการของระบบเพื่อทําการคาํนวณหาคาตวัแปรปรับ แต
เมื่อมีสัญญาณรบกวนทําใหตัวแปรปรับทีค่ํานวณไดมกีารแกวง สวนการควบคุมแบบดั้งเดิม หรือพี
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ไอดี ที่นิยมใชในอุตสาหกรรมทั่วไป สามารถควบคุมกระบวนการไดในกรณมีีสัญญาณรบกวน 
และเมื่อสัญญาณรบกวนมีมากขึ้น จะไมสามารถควบคุมอุณหภูมิของตัวแปรปรับใหเหมาะสมได 

 
การควบคุมกระบวนการ ในกรณีที่มีความผิดพลาดของพารามิเตอรของกระบวนการ 
 

สําหรับการเปรียบเทียบในกรณีที่แบบจําลองมีความผิดพลาดของพารามิเตอร จะทําการ
เปรียบเทียบในสวนของการควบคุมกระบวนการแบบพีไอดี การควบคุมกระบวนการแบบเจนเนอ
ริกโมเดล และการควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ ที่ใชตัวกรองคาคาลมานในการประมาณคาความ
รอนที่เกิดขึ้นของระบบ โดยพารามิเตอรที่ใชในการเปรียบเทียบความทนทานของการควบคุม คือ 
สัมประสิทธิ์การเกิดปฏิกิริยาเอสเทอรริฟเคชั่น สัมประสิทธิ์การคายความรอนของปฏิกิริยา และ
สัมประสิทธิ์การถายเทความรอนของระบบ 

 

จากผลการจําลองพบวาการควบคุมกระบวนการทั้งหมด สามารถควบคุมอุณหภูมิของ
เครื่องปฏิกรณใหเขาสูอุณหภูมิเปาหมายไดสําหรับความผิดพลาดของกระบวนการชวงหนึ่ง ซ่ึงหาก
มีความผิดพลาดที่สูงขึ้น จะทําใหแบบจําลองที่ออกแบบไมสามารถนํามาเปนตัวแทนของระบบได 
จะทําใหการคาํนวณคาตัวแปรปรับเกิดความผิดพลาดขึ้น จนทําใหไมสามารถควบคุมกระบวนการ
ใหไดตามที่ตองการ ซ่ึงจากผลการเปรียบเทียบจะพบวาการควบคุมกระบวนการแบบโมเดลพรีดิก
ทีฟสามารถควบคุมกระบวนการไดดกีวาการควบคุมกระบวนการแบบเจนเนอริกโมเดล เนื่องจาก
การควบคุมแบบโมเดลพรีดิกทีฟ อาศัยคาพารามิเตอร และสมการสมดุลตาง ๆ ในการทํานายคา 
สเตทในอนาคต และนําไปคํานวณหาคาตัวแปรปรบัใหเหมาะสมได นอกจากนี้การควบคุม
กระบวนการทีอ่าศัยแบบจําลอง คือ โมเดลพรีดิกทีฟ และเจนเนอริกโมเดลในชวงความผิดพลาดไม
เกิดรอยละ 90 มีความทนทาน 
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การควบคุมกระบวนการในกรณีที่มีความผิดพลาดของพารามิเตอรของแบบจําลอง 
 

ในกรณีที่มีความผิดพลาดของแบบจําลองทีใ่ชในการคํานวณตวัแปรปรบั การควบคุม
กระบวนการทีอ่าศัยแบบจําลอง คือ เจนเนอริกโมเดล และโมเดลพรีดกิทีฟ โดยที่รอยละความผิด
พลาดของแบบจําลองมาก คาความผิดพลาดสัมบูรณมีคาที่สูงขึ้น เนื่องจากทําใหแบบจําลองที่นํามา
คํานวณ ไมสามารถเปนตัวแทนของระบบที่จะทําการควบคุมได แตจากผลการจําลองกระบวนการ 
การควบคุมทั้งสองมีความทนทานตอความผิดพลาดที่เกดิขึ้นในชวงของการทดลอง และในพารา
มิเตอรที่ไดกําหนดไว  เนื่องจากในการควบคุมกระบวนการ มีการใชคาลมานฟลเตอร เพื่อทําการ
ปรับปรุงคาพารามิเตอร และคาที่นํามาใชในการคํานวณ และทํานายคาตาง ๆ ในอนาคต สําหรบั
การหาคาตัวแปรปรับที่เหมาะสมใหมีความถูกตองยิ่งขึ้น 

 
6.2 ขอเสนอแนะในงานวิจัยเพิ่มเติม 
 

 1. ในการศึกษานี้เปนการจาํลองกระบวนการโดยใชแบบจําลองทางคณิตศาสตร และดวย
ขอกําหนดของแบบจําลองจงึทําใหกระบวนการที่ใชไมสามารถแทนถังปฏิกรณจริงได จึงควรมกีาร
ประยุกตใชกับกระบวนการจริงในอุตสาหกรรม 

 

 2. แบบจําลองของกระบวนการทีใ่ชในระบบควบคุมเปนแบบจําลองที่ไมซับซอนทําให
การควบคุมไมครอบคลุมพฤติกรรมเชิงพลวัตของกระบวนทั้งหมด จึงควรมีการใชแบบจําลองที่ 
ซับซอนมากขึ้นในการควบคุม รวมถึงการควบคุมหลายตัวแปรควบคุม 

 

 3. ระบบโมเดลพรีดิกทีฟที่ใชในการศึกษานี้ อัลกอริธึมของระบบควบคุมไมสามารถ หา
ตัวแปรปรับใหอยูในขอบเขตได จึงควรมีการปรับปรุงอัลกอริธึมที่สามารถหาตัวแปรปรับที่ ควบ
คุมกระบวนการใหอยูในขอบเขตของตัวแปรปรับ ขอบเขตของตัวแปรวัด  
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 4. โปรแกรมที่เขียนบน MATLAB เปนเพียงโปรแกรมสําหรับการสาธิต ยังไมสามารถ
เชื่อมตอกับกระบวนการจริงได จึงควรมีการปรับปรุงใหระบบควบคุมสามารถเชื่อมตอกับกระบวน
การจริง เพื่อทดสอบการควบคุมแบบออนไลน 
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ภาคผนวก  



ภาคผนวก ก. 

การพิจารณาคาสัมประสิทธิ์ของการไหลผานเมมเบรน 

 

คาความสัมพันธระหวางคาสัมประสิทธิ์การไหลผานเมมเบรน และอุณหภูมิภายในระบบ

สามารถอธิบายไดตามสมการอาริเนียส ดังนี้ 

exp( )O aP P E RT= -   (ก.1) 

เมื่อ OP  คือ คาคงที่สัมประสิทธิ์การไหลผานเมมเบรน 

 aE  คือ คาพลังงานกระตุนของการไหลผานเมมเบรน 

 R  คือ คาคงที่ของแก็ส 

 T  คือ อุณหภูมิของระบบ 

ตารางที่ ก.1 คาสัมประสิทธิ์การไหลผานของเมมเบรน ณ เวลาตาง ๆ 

อุณหภูมิ (°C) คาสัมประสิทธ์ิการไหลผานของเมมเบรน ( wP ) 
90 4.20 
80 3.87 
70 3.52 
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2.70E-3 2.75E-3 2.80E-3 2.85E-3 2.90E-3 2.95E-3
1/T , (K-1)

1.24

1.28

1.32

1.36

1.40

1.44

ln
P

w

Fit Results

Fit 1:  Linear, Y=B*X+A
Equation:
Y = -1039.24 * X + 4.29343
Number of data points used = 3
Average X = 0.00283333
Average Y = 1.34893
Regression sum of squares = 0.0156242
Residual sum of squares = 1.09975E-006
Coef of determination, R-squared = 0.99993
Residual mean square, sigma-hat-sq'd = 1.09975E-006

T = 363 K

T = 353 K

T = 343 K

 ในตารางที่ ก.1 ไดทําการแสดงคาของสัมประสิทธิ์ในการไหลผานเมมเบรนที่อุณหภูมิตาง 

ๆ ที่ไดมาจากงานวิจัย Liu et al. (2001) เมื่อพิจารณที่กรณีที่สารไหลผานเมมเบรน  คือ น้ํา ซ่ึง

สามารถนํามาหาความสัมพันธระหวางสัมประสิทธิ์การไหลผานเมมเบรน และอุณหภูมิ  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

รูปท่ี ก.1  แสดงกราฟการเปลี่ยนแปลงของคาสัมประสิทธิ์การไหลผานของน้ํา ที่อุณหภูมิตาง ๆ 

 

 จากรูปที่ ก.1 จะแสดงความสัมพันธ โดยการนําคามาสรางกราฟ ซ่ึงสามารถแสดงความ

สัมพันธเปนสมการได 

 1039.24ln 4.2934WP
T

= -  (ก.2) 

หรือ  1039.24exp 4.2934WP
T

ๆ๖ ๗ ็= - ๗ ็ ๗ ็ ๘
  (ก.3) 
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