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คาํอธิบายสัญลักษณ์ 

 

cA  พืน้ท่ีหน้าตดัของท่อ (m2)  

jA  pre-exponential factor ของคา่คงท่ีอตัราเร็วของสมการท่ี j  

iB  pre-exponential factor ของคา่คงท่ีการดดูซบัของสาร i  

ipC  คา่ความจคุวามร้อนของสาร i (kJ kgmole-1 K-1)  

PD  เส้นผา่นศนูย์กลางของตวัเร่งปฏิกิริยา (m)  

jE  พลงังานกระตุ้น (activation energy) ของสมการท่ี j (kJ mol-1)  
ˆ

sysE  พลงังานในระบบ (kJ)  

2 ,H desiredF  อตัราการผลติก๊าซไฮโดรเจนท่ีต้องการ (kgmole h-1)  

2 ,H industrialF  อตัราการผลติก๊าซไฮโดรเจนท่ีได้จากอตุสาหกรรม (kgmole h-1)  

2H OF  อตัราการไหลของไอนํา้ท่ีป้อนเข้าสูก่ระบวนการ  

iF  อตัราการไหลโดยโมลของสาร i (kgmole h-1)  

TF  อตัราการไหลโดยโมลของสารทัง้หมด (kgmole h-1)  

0TF  อตัราการไหลโดยโมลของสารทัง้หมดท่ีคา่เร่ิมต้น (kgmole h-1)  

G  Superficial mass velocity (kg m-2 s-1)  

cg  Gravitational conversion force = 1 (Dimensionless)  

( )iH T  คา่ enthalpy ของสาร i ท่ีอณุหภมูิ T (kJ kgmole-1)  

,eq jK  คา่คงท่ีสมดลุของสมการท่ี j  

iK  คา่คงท่ีการดดูซบัของสาร i  

jk  คา่คงท่ีอตัราเร็วของสมการท่ี j  

iN  ปริมาณโดยโมลของสาร i (kgmole)  

P  ความดนั (MPa)  

0P  ความดนัเร่ิมต้น (MPa)  

iP  ความดนัยอ่ยของสาร i (MPa)  

Q  พลงังานท่ีป้อนเข้าสูร่ะบบ (kJ h-1)  

,ext fuelQ  พลงังานเชือ้เพลงิจากภายนอก (kW)  

off gasQ   พลงังานเชือ้เพลงิจาก PSA off-gas (kW)  

reformerQ  พลงังานท่ีใช้ในเคร่ืองรีฟอร์ม (kW)  
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totalQ  พลงังานทัง้หมดท่ีได้จาก PSA off-gas และเชือ้เพลงิแอลพีจี (kW)  

R  คา่คงท่ีของก๊าซอดุมคต ิมีคา่ 8.314 (J K-1 mol-1)  

Ar  อตัราการเกิดปฏิกิริยาของสาร A (base component) (mol gcat-1s-1)  

ijr  อตัราการเกิดปฏิกิริยาของสาร i ท่ีเกิดจากสมการท่ี j (mol gcat-1 s-1)  

/S C  อัตราส่วนระหว่างจํานวนโมลของไอนํา้ต่อจํานวนโมลของคาร์บอนใน
สารประกอบไฮโดรคาร์บอน 

 

T  อณุหภมูิ (K)  

0T  อณุหภมูิเร่ิมต้น (K)  

,HTSC outT  อณุหภมูิของก๊าซท่ีออกจากเคร่ือง HTSC (oC)  

,reformer outT  อณุหภมูิขาออกจากเคร่ืองรีฟอร์ม  

u  Superficial  velocity (m s-1)  

W  นํา้หนกัของตวัเร่งปฏิกิริยา (kg)  

W  งานท่ีป้อนเข้าสูร่ะบบ (kJ h-1)  

y  อตัราสว่นของความดนั 0/P P   

2Hy   สดัสว่นโดยโมลของก๊าซไฮโดรเจน  

2H Oy  สดัสว่นโดยโมลของไอนํา้  

ตวัหอ้ย 
 

A  Base component 

i  ชนิดของสาร 

j  ลําดบัของสมการ 

0  คา่เร่ิมต้น 

in  สายเข้า 

out  สายออก 

อกัษรกรีก 
 

( )RxH T  คา่ความร้อนของปฏิกิริยาท่ีอณุหภมูิ T (kJ kgmole-1) 

  สดัสว่นช่องวา่ง 

i  คา่สมัประสทิธ์ิของสาร i เทียบกบัสมัประสทิธ์ิของสาร A (base component) 
ในสมการเคมี 

  ความหนืดของก๊าซ (kg m-1 s-1) 
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0  ความหนาแนน่ของก๊าซ (kg m-3) 

b  Bulk density ของตวัเร่งปฏิกิริยา (kg m-3) 

s  Solid density ของตวัเร่งปฏิกิริยา (kg m-3) 

s  ความเป็นทรงกลมของตวัเร่งปฏิกิริยา 
 



บทที่ 1 

บทนํา 

1.1 ความเป็นมาของงานวิจัย 

อุตสาหกรรมเหล็กเป็นหนึ่งในอุตสาหกรรมขัน้พืน้ฐานท่ีมีความสําคัญในการพัฒนา

ประเทศ เน่ืองจากอุตสาหกรรมเหล็กเช่ือมโยงกับอุตสาหกรรมอ่ืนๆ เป็นจํานวนมากเช่น 

อตุสาหกรรมยานยนต์ อาหารกระป๋อง เคร่ืองจกัรกล และอตุสาหกรรมก่อสร้าง เป็นต้น โดยในการ

ผลิตแผ่นเหล็กม้วนกลม เตาอบอ่อนเป็นอุปกรณ์สําคัญท่ีใช้ในกระบวนการอบอ่อน ซึ่งเป็น

กระบวนการลดความเค้นในเนือ้เหล็ก โดยจะใช้กระบวนการทางความร้อนมาช่วยทําให้เหล็กนัน้

อ่อนลงและสามารถขึน้รูปต่อไปได้ ซึ่งกระบวนการดงักล่าวจะต้องทําการไล่อากาศออกด้วย

ไนโตรเจน เพ่ือเป็นการป้องกนัการเกิดปฏิกิริยาระหว่างอากาศและไฮโดรเจนซึง่จะป้อนเข้าสูร่ะบบ

ในภายหลงั หลงัจากนัน้จะมีการป้อนก๊าซไฮโดรเจนเข้าไปในระบบเพ่ือใช้เป็นตวักลางในการพา

ความร้อนไปยังแผ่นเหล็ก ทัง้นีก๊้าซไฮโดรเจนมีความสามารถในการพาความร้อนสูงกว่าก๊าซ

ไนโตรเจนประมาณ 6.5 เท่า รวมทัง้พบวา่เม่ือใช้ก๊าซไฮโดรเจน 100% เป็นตวัพาความร้อนแล้ว จะ

ทําให้ลดเวลาของช่วงการให้ความร้อนและการเย็นตัวลง ซึ่งเป็นการประหยัดพลงังานได้มาก 

ดงันัน้กระบวนการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจึงเป็นกระบวนการท่ีสําคญัท่ีช่วยสนับสนุนกระบวนการ   

อบอ่อนของการผลิตแผ่นเหล็กม้วนกลม โดยท่ีก๊าซไฮโดรเจนสามารถสงัเคราะห์ได้จากวตัถดุิบ

ตามธรรมชาตหิลากหลายประเภทอาทิเช่น วสัดชีุวมวล ก๊าซชีวภาพ ก๊าซธรรมชาต ิก๊าซหงุต้ม และ

ถ่านหิน โดยผา่นกระบวนการเคมี 

การผลิตก๊าซไฮโดรเจนสามารถทําได้หลายกระบวนการ แต่กระบวนการท่ีปัจจุบนัมีการ

ศึกษาวิจัยมากท่ีสุดและได้รับการคาดหมายว่าจะสามารถใช้จริงในเชิงพาณิชย์ได้ง่ายท่ีสุดคือ 

กระบวนการความร้อนเคมี (Thermo-chemical Processes) เช่น กระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้ 

(Steam reforming) กระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ (Carbon dioxide 

reforming หรือ Dry reforming) กระบวนการออกซิเดชนับางส่วน (Partial oxidation) และ

กระบวนการร่วมระหว่างกระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้กับออกซิเดชนับางส่วน (Autothermal 

reforming) 
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กระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้เป็นวิธีการหนึ่งท่ีมีประสิทธิภาพสูงในการผลิต

ก๊าซไฮโดรเจน เน่ืองจากอุณหภูมิท่ีใช้ในกระบวนการไม่สูงมาก และให้สัดส่วนผลได้ของก๊าซ

ไฮโดรเจนสงู ขัน้ตอนการผลติก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้แสดงดงัรูปท่ี 1.1 

โดยขัน้แรกจะต้องทําสายป้อนก๊าซปิโตรเลียมเหลว (LPG) ให้มีความบริสทุธ์ิ โดยการกําจดั

กํามะถันและคลอไรด์ เน่ืองจากส่งผลเสียต่อตัวเร่งปฏิกิริยา ต่อมาสายป้อนท่ีผ่านการกําจัด

กํามะถนัและคลอไรด์แล้วจะถกูป้อนเข้าเคร่ืองรีฟอร์ม โดยหลกัการในขัน้ตอนนีคื้อ การป้อนไอนํา้ 

(Steam) เข้าสูร่ะบบเพ่ือทําปฏิกิริยากบัสารไฮโดรคาร์บอนท่ีอยูใ่นสถานะก๊าซ (LPG) ท่ีได้จากสว่น

ก่อนหน้า โดยปฏิกิริยาหลกัท่ีเกิดขึน้เป็นปฏิกิริยาดดูความร้อน จึงต้องการพลงังานความร้อน

จํานวนมากไปใช้ในปฏิกิริยาและรักษาอณุหภมูิของก๊าซสงัเคราะห์ให้ได้ตามต้องการ ซึง่พลงังาน

ความร้อนจะได้มาจากการเผาไหม้แอลพีจีร่วมกับ Off-gas จากนัน้จะเป็นส่วนท่ีเรียกว่า Shift 

Conversion ซึง่ปฏิกิริยาท่ีเกิดขึน้ในส่วนนีจ้ะช่วยเพิ่มปริมาณก๊าซไฮโดรเจนและลดปริมาณก๊าซ

คาร์บอนมอนอกไซด์ลงได้ สดุท้ายจะเป็นสว่นท่ีทําการแยกก๊าซไฮโดรเจนออกจากผลผลิตท่ีได้จาก 

Shift Converter เพ่ือให้ได้ก๊าซไฮโดรเจนท่ีมีความบริสทุธ์ิ 99.99% ดงัแสดงในรูปท่ี 1.1 

รูปที่ 1.1 ขัน้ตอนการผลติก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้ 

 ในปัจจบุนัความต้องการก๊าซไฮโดรเจนท่ีเพิ่มมากขึน้ รวมไปถึงต้นทนุของพลงังานท่ีนบัวนั

มีแตจ่ะเพิ่มขึน้ การหาแนวทางท่ีช่วยเพิ่มประสทิธิภาพของกระบวนการผลิตจะเป็นประโยชน์อย่าง

ยิ่งทัง้ในด้านเศรษฐศาสตร์ ทรัพยากร และสิ่งแวดล้อม สภาวะดําเนินงานของกระบวนการผลิต

ก๊าซไฮโดรเจนส่งผลโดยตรงต่อต้นทุนการผลิต และปริมาณก๊าซไฮโดรเจนท่ีผลิตได้ ทําให้เกิด

ความคิดท่ีจะหาเง่ือนไขท่ีเหมาะสมในการผลิต ทัง้นีเ้พ่ือปรับปรุงประสิทธิภาพของระบบสําหรับ

การผลติก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ 

 เง่ือนไขท่ีมีการปรับเปล่ียนในกระบวนการผลติก๊าซไฮโดรเจนคือ 

1. อตัราการป้อนไอนํา้เข้าสูก่ระบวนการ 
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2. อณุหภมูิภายในเคร่ืองรีฟอร์ม 

การเปลี่ยนแปลงเง่ือนไขเหล่านีใ้นกระบวนการ มีผลต่อความสามารถในการผลิตก๊าซ

ไฮโดรเจน รวมไปถึงค่าใช้จ่ายในการดําเนินงานอีกด้วย อาทิ เชือ้เพลิงท่ีใช้ในเคร่ืองรีฟอร์ม         

นํา้หล่อเย็นในระบบ และพลังงานไฟฟ้า เป็นต้น แต่ในการเปลี่ยนแปลงเง่ือนไขเพ่ือศึกษา

ผลกระทบจากตัวแปรนัน้ๆ จะทําให้การดําเนินงานมีความยุ่งยาก และมีความเส่ียงต่อ

กระบวนการผลิตจริง ดงันัน้การศกึษาโดยใช้แบบจําลองเพ่ือเลียนแบบกระบวนการจึงเป็นหนทาง

ท่ีสะดวก รวดเร็ว และปลอดภยัมากกวา่ 

เพราะฉะนัน้จึงสร้างแบบจําลองของกระบวนการ โดยใช้โปรแกรมไฮซิส (HYSYS) เพ่ือทํา

การจําลองการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ และศึกษา

ผลกระทบเน่ืองมาจากตัวแปรดําเนินการแต่ละตัวท่ีกล่าวมาข้างต้น พร้อมทัง้หาสภาวะการ

ดําเนินงานท่ีเหมาะสม เพ่ือทําให้ต้นทนุในการผลติต่ําสดุ 

1.2 วัตถุประสงค์ 
1.2.1 เพ่ือจําลองการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ใน

อตุสาหกรรม 
1.2.2 เพ่ือศกึษาผลกระทบจากการเปล่ียนแปลงตวัแปรดําเนินการ (Operating Variable) 

ในการผลติก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ 
1.2.3 เพ่ือหาสภาวะท่ีดีท่ีสดุในการดําเนินงานเพ่ือให้ต้นทนุในการผลติต่ําสดุ 

1.3 ขอบเขตของงานวิจัย 
1.3.1 จําลองการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ด้วย

โปรแกรมไฮซสิ (HYSYS) 
1.3.2 ทําการปรับเปล่ียนตวัแปรดําเนินการในการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรี

ฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ ได้แก่ 

 อตัราการป้อนไอนํา้เข้าสูก่ระบวนการ 9.71 – 19.42 กิโลกรัมโมลตอ่ชัว่โมง 

 อณุหภมูิภายในเคร่ืองรีฟอร์ม ในช่วง 700 – 850 องศาเซลเซียส 

1.3.3 ภายในเคร่ืองรีฟอร์มใช้นิกเกิลเป็นตัวเร่งปฏิกิริยา (Nickel-based) ซึ่งอัตราการ
เกิดปฏิกิริยาเคมีและคา่คงท่ีจลนศาสตร์เคมีได้มาจากงานวิจยัตา่งๆดงันี ้

 Li และคณะ [1] สําหรับปฏิกิริยารีฟอร์มโพรเพนด้วยไอนํา้ 
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 Bhatta และ Dixon [2] สําหรับปฏิกิริยารีฟอร์มบวิเทนด้วยไอนํา้ 

 Xu และ Froment [3] สําหรับปฏิกิริยารีฟอร์มมีเทนด้วยไอนํา้ และปฏิกิริยา  
วอเตอร์แก๊สชิฟต์ 

 Oh และคณะ [4] สําหรับปฏิกิริยาไฮโดรแคร็กกิง้ 
1.3.4 ภายใน Shift Converter จะใช้เหล็กเป็นตวัเร่งปฏิกิริยา (Iron-based) ซึง่อตัราการ

เกิดปฏิกิริยาเคมีและคา่คงท่ีจลนศาสตร์เคมีได้มาจากงานวิจยัตา่งๆดงันี ้

 Hla และคณะ [5] สําหรับปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต์ท่ีอณุหภมูิสงู 
1.3.5 ข้อมูลท่ีใช้ในการตรวจสอบความถูกต้องของการจําลองกระบวนการ ได้มาจาก  

การผลติก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ในอตุสาหกรรม
จริง 

1.3.6 ฟังก์ชันวัตถุประสงค์เป็นฟังก์ชันของต้นทุนในการผลิต โดยคํานึงถึงต้นทุนของ
วตัถดุิบและต้นทนุของการดําเนินงานของทัง้กระบวนการผลิตดงันี ้ แอลพีจี ไอนํา้ 
และนํา้หลอ่เย็น ซึง่ทําภายใต้ข้อจํากดัของระบบจริงในอตุสาหกรรม 

1.4 ประโยชน์ที่คาดว่าจะได้รับ 
1.4.1 แบบจําลองท่ีสามารถอธิบายการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิง

แอลพีจีด้วยไอนํา้ในอตุสาหกรรม 
1.4.2 สภาวะดําเนินงานท่ีให้ประสทิธิภาพและผลได้ของการผลติก๊าซไฮโดรเจนสงูสดุ 
1.4.3 ลดต้นทนุในการผลติก๊าซไฮโดรเจน 



บทที่ 2 

งานวจิัยที่เก่ียวข้อง 

งานวิจัยนี ้ได้ศึกษาผลของการปรับเปล่ียนสภาวะดําเนินงานในการผลิตก๊าซไฮโดรเจน

จากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ และทําการออปติไมซ์เพ่ือหาสภาวะดําเนินงานท่ี

เหมาะสม ดังนัน้จึงได้ศึกษาและค้นคว้าข้อมูลท่ีเก่ียวข้องกับงานวิจัย 2 ส่วน คือ งานวิจัยท่ี

เก่ียวข้องกับผลของการปรับเปล่ียนสภาวะดําเนินงานในกระบวนการรีฟอร์มมิง และงานวิจัยท่ี

เก่ียวข้องกบัการออปตไิมซ์เพ่ือหาสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสมในกระบวนการรีฟอร์มมิง 

2.1 งานวิจัยที่ เก่ียวข้องกับผลของการปรับเปล่ียนสภาวะดําเนินงานในกระบวนการ       

รีฟอร์มมิง 

ในปีค.ศ. 2006 Liu และคณะ [6] ได้ทําการศกึษาเก่ียวกบักระบวนการ Autothermal 

reforming และออปติไมซ์เพ่ือหาสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสม ด้วยโปรแกรม PRO/II จาก 

SIMSCI สําหรับประยกุต์ใช้กบัเซลล์เชือ้เพลิงชนิดเย่ือแผ่นแลกเปล่ียนโปรตอน ซึง่ผลของคา่การ

เปล่ียนแปลง (Conversion) และความเข้มข้นของก๊าซคาร์บอนมอนอกไซด์ถกูพลอ็ตในรูปคอนทวัร์ 

(Contour) ท่ีอณุหภมูิสายป้อนเข้าเคร่ืองรีฟอร์ม และอตัราสว่นโดยโมลของไอนํา้ตอ่ไฮโดรคาร์บอน

ต่างๆกัน โดยค่าสภาวะท่ีเหมาะสมท่ีทําให้ระบบมีประสิทธิภาพสงูสุด คืออุณหภูมิสายป้อนเข้า

เคร่ืองรีฟอร์มท่ี 425 องศาเซลเซียส อตัราส่วนโดยโมลของไอนํา้ต่อไฮโดรคาร์บอนท่ี 2.08 และ

ปริมาณสารสมัพนัธ์ของอากาศ (Air Stoichiometry) ท่ี 0.256 โดยจะให้ประสิทธภาพแก่ระบบ 

84.2% 

ในปีค.ศ. 2007 Ersoz และคณะ [7] ได้ทําการจําลองระบบกระบวนการเบือ้งต้นเพ่ือ

ศกึษาผลกระทบของตวัแปรดําเนินการ (Operating Variable) ท่ีมีตอ่ประสิทธิภาพการกระจายตวั

และค่าการเปล่ียนแปลง (Conversion) ของผลิตภณัฑ์ด้วยเชือ้เพลิงไฮโดรคาร์บอนในเคร่ือง         

รีฟอร์ม โดยใช้โปรแกรม ASPEN One HYSYS-2004 ซึง่ก๊าซธรรมชาติเป็นเชือ้เพลิงท่ีทําให้ระบบมี

ประสิทธิภาพท่ีสุด เม่ือเทียบกับก๊าซโซลีนและดีเซล เน่ืองจากมีองค์ประกอบส่วนใหญ่มาจาก

สารประกอบท่ีมีมวลโมเลกุลต่ํา โดยสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสมของการรีฟอร์มด้วยไอนํา้ คือ

อตัราสว่นโดยโมลของไอนํา้ตอ่ไฮโดรคาร์บอนท่ี 3.5 และอณุหภมูิของเคร่ืองรีฟอร์มท่ี 800 องศา-

เซลเซียส สว่นสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสมของ Autothermal reformer คืออตัราสว่นโดยโมลของ
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ไอนํา้ต่อไฮโดรคาร์บอนท่ี 1.5 อตัราสว่นโดยโมลของออกซิเจนตอ่ไฮโดรคาร์บอนท่ี 0.45 และ

อณุหภมูิสายป้อนท่ี 700 องศาเซลเซียส 

 ในปีค.ศ. 2009 Schadel และคณะ [8] ได้ทําการทดลองและศกึษาแบบจําลองของ

กระบวนการรีฟอร์มมิงของมีเทน อีเทน โพรเพน บิวเทน และก๊าซธรรมชาติ บนตวัเร่งปฏิกิริยา

โรเดียม และได้อธิบายรายละเอียดกลไกของค่าการเปล่ียนแปลง (Conversion) ของ

ไฮโดรคาร์บอนท่ีมวลโมเลกลุสงูกว่ามีเทนท่ีอยู่ในก๊าซธรรมชาติ ซึ่งการกระจายตวัของผลิตภณัฑ์

ถกูวิเคราะห์จากฟังก์ชนัของอณุหภมูิ (250 - 900 องศาเซลเซียส) และอตัราสว่นโดยโมลของไอนํา้

ตอ่ไฮโดรคาร์บอน (2.2 - 4.0) ท่ีสองความหนาแน่นของช่องรังผึง้บนตวัเร่งปฏิกิริยา (600 และ 900 

cpsi) โดยอีเทน โพรเพน และบิวเทน มีคา่การเปล่ียนแปลง 100% ท่ีประมาณ 600 องศาเซลเซียส 

ขณะท่ีมีเทนมีคา่การเปล่ียนแปลงเพียงแค ่50% เช่นเดียวกบัสว่นผสมท่ีอยู่ในก๊าซธรรมชาติ และท่ี

ความหนาแน่นของช่องรังผึง้บนตวัเร่งปฏิกิริยา 900 cpsi ให้คา่การเปล่ียนแปลงของมีเทนสงูกวา่ 

2.2 งานวิจัยที่ เก่ียวข้องกับการออปติไมซ์เพื่อหาสภาวะดําเนินงานที่ เหมาะสมใน

กระบวนการรีฟอร์มมิง 

 ในปีค.ศ. 2000 Rajesh และคณะ [9] ได้ทําการจําลองการให้ความร้อนแก่เคร่ืองรีฟอร์ม

ด้วยแบบจําลองท่ีมีความแม่นยําโดยการทดสอบจลนศาสตร์เคมีของปฏิกิริยา ท่ีสง่ผลมาจากการ

ส่งผ่านความร้อนภายในห้องเผาไหม้และการแพร่ในตวัเร่งปฏิกิริยา สภาวะท่ีเหมาะสมสามารถ

นําไปปรับปรุงประสิทธิภาพของเคร่ืองรีฟอร์มด้วยไอนํา้ได้ ซึง่สภาวะดงักลา่วหาได้จากการออปติ-

ไมซ์ระบบ เพ่ือทําให้อัตราการป้อนมีเทนน้อยท่ีสุด ขณะเดียวกันต้องทําให้อัตราการไหลของ

คาร์บอนมอนอกไซด์ในก๊าซสงัเคราะห์มากท่ีสดุด้วย โดยท่ีอตัราการผลิตไฮโดรเจนไม่เปล่ียนแปลง 

โดยผลท่ีได้ถูกคาดหวังว่าจะทําให้มีความเข้าใจในกระบวนการมากขึน้ ซึ่งนําไปสู่สภาวะการ

ทํางานของเคร่ืองรีฟอร์มท่ีมีการใช้ต้นทนุในกระบวนการต่ําท่ีสดุ และได้กําไรมากท่ีสดุ 

 ในปีค.ศ. 2001 Rajesh และคณะ [10] ได้ทําการจําลองกระบวนการผลิตก๊าซไฮโดรเจน

ด้วยแบบจําลองท่ีมีความแม่นยําของเคร่ืองรีฟอร์มและเคร่ือง Shift converter โดยทําการออปติ-

ไมซ์เพ่ือหาสภาวะดําเนินการท่ีเหมาะสม เพ่ือทําให้ได้ผลผลติของก๊าซไฮโดรเจนและไอนํา้ท่ีสง่ออก

สูงสุด โดยท่ีอตัราการป้อนของมีเทนไม่เปล่ียนแปลง และข้อจํากัดต่างๆของระบบ ซึ่ง Pareto-

optimal sets ของสภาวะดําเนินงานได้มาโดย non-dominated sorting genetic algorithm 
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(NSGA) สําหรับเง่ือนไขของกระบวนการตา่งๆ ผลท่ีได้จะสามารถช่วยลดต้นทนุในการดําเนินการ

ของการผลติก๊าซไฮโดรเจนได้ 

 ในปีค.ศ. 2001 Oh และคณะ [11] ได้ศกึษาการปรับปรุงประสิทธิภาพของอตุสาหกรรม

การผลิตไฮโดรเจนด้วยการออปติไมซ์กระบวนการโดย non-dominated sorting genetic 

algorithm (NSGA) ซึง่ปัญหาการออปติไมซ์ถกูแบง่เป็นสองและสามฟังก์ชนัวตัถปุระสงค์ โดยจะ

กระทําท่ีอตัราการป้อนของมีเทนคงท่ี เพ่ือทําให้ได้อตัราการผลิตก๊าซไฮโดรเจนและไอนํา้ท่ีสง่ออก

สงูท่ีสดุสําหรับสองฟังก์ชนัวตัถปุระสงค์ ซึง่ Heat flux profile บนเคร่ืองรีฟอร์มถกูใช้เป็นตวัแปร

ปรับ (Decision variable) แทนท่ีอณุหภมูิของก๊าซท่ีเผาไหม้ โดยผลท่ีได้ดีกว่าผลท่ีได้จากงานของ 

Rajesh (2001) จากนัน้การออปติไมซ์เพ่ือทําให้เคร่ืองรีฟอร์มใช้พลงังานตํ่าท่ีสดุถกูเลือกเป็น

ฟังก์ชนัวตัถปุระสงค์ท่ีสาม ซึ่งผลท่ีได้สามารถใช้ปรับเปล่ียนสภาวะดําเนินการได้ทุกเง่ือนไขของ

อตัราของสายป้อน อณุหภมูิของผนงัท่อ และคา่ activity ของตวัเร่งปฏิกิริยา 

 ในปีค.ศ. 2002 Oh และคณะ [4] ได้ใช้แบบจําลองท่ีมีความแมน่ยําในการทํานายการผลติ

ก๊าซไฮโดรเจนจากไฮโดรคาร์บอนท่ีมีองค์ประกอบสงูกว่ามีเทนสําหรับการรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้โดย

ใช้ Off-gas ท่ีได้จากการกลัน่ ซึง่ผลท่ีได้จะเปรียบเทียบกบัข้อมลูจริง จากนัน้ทําการออปติไมซ์หา

สภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสม ท่ีช่วยปรับปรุงประสิทธิภาพของระบบ โดยทําให้ได้ก๊าซไฮโดรเจน

และอตัราการไหลของไอนํา้ท่ีสง่ออกภายนอกสงูสดุ ทัง้ยงัคํานึงถึงปริมาณความร้อนท่ีใช้ในเคร่ือง 

รีฟอร์มให้น้อยท่ีสดุ ภายใต้ข้อจํากดัตา่งๆ ซึง่ผลท่ีได้ดีกวา่ข้อมลูท่ีได้จากอตุสาหกรรม 

 จากงานวิจัยทัง้หมดท่ีได้กล่าวไปทําให้ทราบถึงปัจจัยต่างๆท่ีมีผลต่อการผลิตก๊าซ

ไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิง และการรีฟอร์มมิงอีเทน โพรเพน และบิวเทน ด้วยไอนํา้จะมี

คา่การเปล่ียนแปลง (Conversion) สงูกว่ามีเทนท่ีอณุหภมูิเท่ากนั โดยการหาสภาวะดําเนินงานท่ี

เหมาะสมของงานวิจยัส่วนใหญ่จะศึกษาจากการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิง

มีเทนด้วยไอนํา้ในอุตสาหกรรมเป็นหลัก ซึ่งไม่สามารถนํามาประยุกต์ใช้กับการรีฟอร์มมิง

สารประกอบไฮโดรคาร์บอนชนิดอ่ืนได้ และข้อจํากดัท่ีใช้ในการศึกษาของงานวิจยัต่างๆบางส่วน

จะถกูนํามาพิจารณา โดยฟังก์ชนัวตัถปุระสงค์ของงานวิจยันีจ้ะมุง่เน้นเร่ืองต้นทนุการผลติเป็นหลกั  



บทที่ 3 

ทฤษฎีที่เก่ียวข้อง 

3.1 ก๊าซไฮโดรเจน [12, 13] 

  ไฮโดรเจน (Hydrogen) เป็นก๊าซท่ีโมเลกุลมี 2 อะตอม ไม่มีสี ไม่มีกลิ่น ติดไฟได้ เป็น

อโลหะ และมีอิเล็กตรอนชัน้นอกสดุ (เวเลนส์อิเล็กตรอน) ตวัเดียว ไฮโดรเจนเป็นธาตเุบาท่ีสดุและ

มีปรากฏในจกัรวาลมากท่ีสดุ มีอยู่ในโมเลกุลของนํา้ ในสารประกอบอินทรีย์ทุกตวั และสิ่งมีชีวิต

ทุกชนิด กล่าวได้ว่าเป็นพลงังานท่ีอยู่ในธรรมชาติ อาจได้มาจากแหล่งพลงังานอ่ืนเช่น ถ่านหิน 

ก๊าซธรรมชาต ิชีวมวล ก๊าซชีวภาพ นํา้ ลม แสงอาทิตย์และพลงังานนิวเคลียร์ 

 3.1.1 เทคโนโลยีการผลติก๊าซไฮโดรเจน 

 เทคโนโลยีการผลติก๊าซไฮโดรเจนนัน้แบง่เป็น 3 แบบคือ 

 Thermal Processes เป็นการใช้ความร้อนกบัแหลง่พลงังาน เช่น ก๊าซธรรมชาติ ถ่านหิน 

ชีวมวล เชือ้เพลิงเหลว ฯลฯ เพ่ือให้ได้ผลิตภณัฑ์ไฮโดรเจน เช่น Reforming, Gasification, Partial 

Oxidation, High-temperature Water Splitting 

 Electrolytic Processes เป็นการใช้ไฟฟ้าเพ่ือแยกนํา้เป็นไฮโดรเจนและออกซิเจน โดย

ไฮโดรเจนท่ีเกิดขึน้จะไม่ก่อให้เกิดมลพิษทางอากาศแต่ขึน้กับแหล่งในการผลิตกระแสไฟฟ้า 

ตวัอย่างในการผลิตกระแสไฟฟ้า ได้แก่ พลังงานทดแทนหรือพลังงานหมุนเวียน (Renewable 

sources) นํา้และนิวเคลียร์ 

 Photolytic Processes หรือ Biophotolysis เป็นการใช้พลงังานแสงเพ่ือแยกนํา้เป็น

ไฮโดรเจนและออกซเิจน เช่น Photo biological, Water Splitting, Photo electrochemical 

ปัจจุบนัการผลิตก๊าซไฮโดรเจนเชิงพาณิชย์ผลิตจากก๊าซธรรมชาติโดยผ่านกระบวนการ

ความร้อนเคมี (Thermo-chemical Processes) เช่น กระบวนการรีฟอร์มมิง (แปรรูป) เป็น

กระบวนการท่ีปัจจุบนัมีการศึกษาวิจยัมากท่ีสดุและได้รับการคาดหมายว่าจะสามารถใช้จริงใน 

เชิงพาณิชย์ได้ง่ายท่ีสดุ ซึ่งแบ่งออกได้อีกหลายกระบวนการย่อยขึน้อยู่กับสารท่ีใช้ กระบวนการ    

รีฟอร์มมิงหลกัๆท่ีรู้จกักนัอยา่งแพร่หลาย คือ 

3.1.1.1 กระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้ (Steam reforming) ซึง่เป็นกระบวนการท่ี

มีประสทิธิภาพในการผลติก๊าซไฮโดรเจนสงู แตเ่สียคา่ใช้จ่ายน้อย จึงถกูนํามาใช้ในทางการค้าแล้ว 
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โดยหลกัการของกระบวนการนีคื้อ การป้อนไอนํา้ (Steam) เข้าสู่ระบบ เพ่ือทําปฏิกิริยากบัสาร

ไฮโดรคาร์บอนท่ีอยู่ในสถานะก๊าซ เช่น ก๊าซธรรมชาติ ก๊าซชีวภาพ และเอทานอล เป็นต้น โดย

ไฮโดรเจนจะถกูดงึออกจากไอนํา้ (H2O) สารไฮโดรคาร์บอน (CH) สว่นออกซิเจนท่ีเหลือจากนํา้

และคาร์บอนท่ีเหลือจากไฮโดรเจนจะรวมตวักนัเป็นก๊าซคาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) 

3.1.1.2 กระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ (Carbon dioxide 

reforming หรือ Dry reforming) เป็นกระบวนการท่ีคล้ายคลงึกบักระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้ 

แต่จะต่างกนัตรงท่ีใช้ก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์เป็นวตัถดุิบ ข้อดีของกระบวนการนีคื้อ ช่วยลดก๊าซ

คาร์บอนไดออกไซด์ ซึง่เป็นก๊าซเรือนกระจกในบรรยากาศ อีกทัง้ยงัควบคมุระบบการทํางานได้ง่าย

กว่ากระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้ แต่ข้อเสียคือ สดัส่วนของไฮโดรเจนท่ีได้จากกระบวนการนี ้

จะต่ํากว่ากระบวนการแรก และตวัเร่งปฏิกิริยาจะเส่ือมสภาพเร็วกว่าเน่ืองจากจะมีคาร์บอนจาก

คาร์บอนไดออกไซด์ไปเกาะอยูท่ี่บริเวณผิวของตวัเร่งปฏิกิริยา 

3.1.1.3 กระบวนการออกซิเดชนับางสว่น (Partial oxidation) ซึง่เป็นกระบวนการ

ระหว่างสารไฮโดรคาร์บอนกับออกซิเจน กระบวนการนีมี้ข้อได้เปรียบกว่าสองกระบวนการแรก

ตรงท่ีไม่จําเป็นต้องป้อนพลงังานจากภายนอก เน่ืองจากปฏิกิริยาท่ีเกิดขึน้เป็นแบบคายความร้อน 

ทําให้เกิดพลงังานขึน้ภายในระบบ แต่ข้อจํากัดของกระบวนการนีคื้อ ปริมาณออกซิเจนท่ีป้อน   

เข้าสู่ระบบต้องไม่สงูจนเกินไปเน่ืองจากออกซิเจนท่ีเหลือจากกระบวนการจะกลบัมาทําปฏิกิริยา

กบัไฮโดรเจนท่ีผลติได้ กลายเป็นนํา้ ทําให้สญูเสียผลผลติไฮโดรเจน 

นอกจากนัน้ ข้อจํากดัท่ีสําคญัอีกประการของการใช้กระบวนการนีใ้นเชิงพาณิชย์คือ 

ค่าใช้จ่ายในการดําเนินการจะสูงกว่ากระบวนการรีฟอร์มมิงปกติ เน่ืองจากต้องมีระบบแยก

ออกซเิจนจากอากาศก่อนป้อนเข้าสูร่ะบบ เพราะหากไม่แยกออกซิเจนออก จะทําให้ปริมาณความ

เข้มข้นของไฮโดรเจนท่ีผลติได้ลดลง เน่ืองจากอากาศมีปริมาณไนโตรเจนสงู 

3.1.1.4 กระบวนการร่วมระหว่างกระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้กับออกซิเดชัน

บางสว่น หรือเรียกกนัว่า ออโตเทอร์มลัรีฟอร์มมิง (Autothermal reforming) ซึง่เป็นกระบวนการ

ใหม่ท่ีนําข้อดีของกระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้และกระบวนการออกซิเดชนับางสว่นมารวมกนั

โดยการป้อนทัง้นํา้และออกซิเจนเพ่ือทําปฏิกิริยากับสารไฮโดรคาร์บอน ข้อดีของกระบวนการนี ้ 

คือ สามารถผลิตไฮโดรเจนได้ในอัตราส่วนท่ีมากกว่ากระบวนการออกซิเดชันบางส่วน และใช้
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พลงังานน้อยกว่ากระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้ ในปัจจุบนักระบวนการดงักล่าวกําลงัเป็นท่ี 

นิยมและเร่ิมมีการใช้งานจริงในเชิงพาณิชย์อยา่งแพร่หลาย 

3.1.2 การจดัเก็บก๊าซไฮโดรเจน 

 ส่วนรูปแบบของการจดัเก็บก๊าซไฮโดรเจน อาจกักเก็บได้ในถังในรูปแบบของ ของเหลว 

ก๊าซ หรือของแข็งในรูปของสารประกอบเคมี การเก็บในรูปแบบก๊าซ ถังเก็บจะมีปริมาตรใหญ่ 

เน่ืองจากก๊าซไฮโดรเจนจะเบา ความหนาแน่นน้อยท่ีความดนับรรยากาศเพ่ือให้สามารถเก็บมวล

ไฮโดรเจนได้มาจงึต้องอดัไปท่ีความดนัสงูเพ่ือลดปริมาตรของถงัเก็บไฮโดรเจน 

 การเก็บรูปของเหลว ต้องเก็บในถงัความดนัท่ีมีอณุหภมูิต่ํามากถึง -273 องศาเซลเซียส 

และมีปัญหาในการปล่อยก๊าซทิง้เพ่ือควบคมุความดนัในถงัเก็บ อีกทัง้ต้องเสียค่าพลงังานไฟฟ้า

มากในการทําให้อณุหภมูิต่ํา ซึง่สงูถึงหนึง่ในสามของพลงังานไฮโดรเจน 

 การเก็บไว้ในท่อถ่านนาโน (Carbon nanotube) โดยใช้คณุสมบตัิการดดูซบัทางกายภาพ

ของถ่านซึ่งขึน้อยู่กบัอณุหภมูิและความดนั ท่ีอณุหภมูิต่ํา 70 เคลวิน ความดนั 40 บาร์ จะเก็บ

ไฮโดรเจนได้ประมาณ 5 เปอร์เซ็นต์โดยนํา้หนกั ซึ่งอยู่ระหว่างการพฒันาเทคโนโลยีเพ่ือให้เก็บ

ไฮโดรเจนได้มากขึน้และใช้งานตอ่ไป 

 การเก็บในรูปสารประกอบเคมีโดยใช้โลหะไฮดรายด์ ต้องคํานึงถึงนํา้หนกัถงัและอณุหภมูิ

ท่ีเหมาะสม และไฮดรายด์สามารถเก็บไฮโดรเจนได้ประมาณ 2 - 3 เปอร์เซ็นต์ของนํา้หนกัถงั จึง

เป็นปัญหาในเร่ืองนํา้หนกัถังเก็บ การบรรจุไฮโดรเจนเข้าถังเก็บต้องมีการระบายความร้อนออก

จากถงัเก็บ และในการจ่ายไฮโดรเจนออกจากถงัเก็บก็ต้องให้ความร้อนกบัโลหะไฮดรายด์ถึงจะได้

ก๊าซไฮโดรเจนออกมาท่ีแต่ละสภาวะของอุณหภูมิและความดัน การเก็บในรูปสารประกอบ

ไฮดรายด์จําพวกโซเดียม โพแทสเซียม หรือลิเทียม โซเดียมไฮดรายด์ (NaH) สามารถคายก๊าซ

ไฮโดรเจนด้วยการทําปฏิกิริยากับนํา้ได้สารประกอบโซเดียมไฮดรอกไซด์ (NaOH) และก๊าซ

ไฮโดรเจน และในทางกลบักนัเม่ือนําโซเดียมไฮดรอกไซด์มาให้ความร้อนก็จะได้โซเดียมไฮดรายด์

กบัก๊าซออกซเิจนกลบัมาใหม ่ดงันัน้โซเดียมไฮดรายด์จงึเป็นพาหะพลงังาน ซึง่สามารถอดัเม็ดและ

เคลือบผิวกันนํา้เพ่ือสะดวกในการขนส่งโซเดียมไฮดรายด์ให้สามารถเก็บไฮโดรเจนได้ประมาณ    

4 เปอร์เซน็ต์โดยนํา้หนกั 
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3.1.3 การนําก๊าซไฮโดรเจนไปใช้ประโยชน์ 

การอบอ่อนเหล็กม้วน จะมีการไล่อากาศออกด้วยไนโตรเจน เพ่ือเป็นการป้องกันการ

เกิดปฏิกิริยาระหว่างแผ่นเหล็กและอากาศ หลงัจากนัน้จะมีการปล่อยก๊าซเฉ่ือยเข้าไปใน Inner 

Cover เพ่ือให้เป็นตวัพาความร้อนไปยงัเหล็ก โดยมากนิยมใช้ก๊าซไนโตรเจน 94% ผสมกับ

ไฮโดรเจน 6% แต่ปัจจบุนัจะใช้ก๊าซไฮโดรเจน 100% เน่ืองจากก๊าซไฮโดรเจนมีความสามารถใน

การพาความร้อนสงูกวา่ก๊าซไนโตรเจนประมาณ 6.5 เท่า รวมทัง้พบว่าเม่ือใช้ก๊าซไฮโดรเจน 100% 

เป็นตวัพาความร้อนแล้ว จะทําให้ลดเวลาของช่วงการให้ความร้อนและการเย็นตวัลง ซึ่งเป็นการ

ประหยดัพลงังานได้มาก 

 ไฮโดรเจนเป็นเชือ้เพลิงในอนาคตท่ีเผาไหม้แล้วไม่เกิดก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์และไม่

ก่อให้เกิดมลภาวะ สามารถใช้เป็นเชือ้เพลิงเพ่ือเผาไหม้โดยตรงในการขับเคลื่อนรถยนต์ และ

สามารถใช้เป็นเชือ้เพลิงผ่านเซลล์เชือ้เพลิง (Fuel Cell) ท่ีมีประสิทธิภาพสงูในการผลิตไฟฟ้าเพ่ือ

ใช้ในรถยนต์ในภาคการคมนาคมและภาคการผลติไฟฟ้า 

นอกจากนัน้แล้วยังได้มีการใช้ไฮโดรเจนในกระบวนการต่างๆอีกมากมาย เช่น การใช้

ไฮโดรเจนในกระบวนการไฮโดรจีเนชัน่ (Hydrogenation) เพ่ือสงัเคราะห์นํา้มนัพืชและนํา้มนัสตัว์ 

การใช้ร่วมกับคลอรีนเพ่ือผลิตไฮโดรคลอไรด์ ใช้ร่วมกับออกซิเจนในการตดัชิน้งานใต้นํา้ การใช้

ไฮโดรเจนเหลวเป็นเชือ้เพลงิของจรวด และเป็นสว่นผสมสําคญัในการสร้างปฏิกิริยานิวเคลียร์ 

3.2 การผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้ (Hydrogen Production by 

Steam Reforming) [14] 

 การผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้ แสดงดงัรูปท่ี 3.1 ซึ่งมี

ขัน้ตอนหลกัเก่ียวข้องกับปฏิกิริยาของไอนํา้กับสารประกอบไฮโดรคาร์บอนบนตวัเร่งปฏิกิริยาท่ี

อณุหภมูิ 750 - 900 องศาเซลเซียส โดยเปลี่ยนไปอยู่ในรูปของไฮโดรเจนและคาร์บอนออกไซด์ 

อย่างไรก็ตามยังมีขัน้ตอนอีกมากมาย เช่น การกําจัดความไม่บริสุทธ์ิ และการเพิ่มปริมาณ

ไฮโดรเจน โดยมีขัน้ตอนหลกัๆดงันี ้

 การทําสายป้อนให้บริสทุธ์ิ เป็นการกําจดัความเป็นพิษของกํามะถนัและคลอไรด์ 

 การรีฟอร์มด้วยไอนํา้ เป็นปฏิกิริยาหลกัในการผลติก๊าซไฮโดรเจน 
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 Shift Conversion เป็นปฏิกิริยาระหว่างคาร์บอนมอนอกไซด์กบัไอนํา้ ซึง่จะให้ผลิตภณัฑ์

เป็นคาร์บอนไดออกไซด์และเพิ่มปริมาณไฮโดรเจน 

 การทําผลิตภณัฑ์ให้บริสทุธ์ิ จะใช้เคร่ืองดดูซบัแบบความดนัสลบั (Pressure Swing 

Adsorption, PSA) ซึง่สามารถแยกไฮโดรเจนให้มีความบริสทุธ์ิได้ถึง 99.99 % และ Off-gas ท่ีได้

จะถกูใช้เป็นเชือ้เพลงิในระบบ 

 

รูปที่ 3.1 แผนผงัการผลติก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมงิแอลพีจีด้วยไอนํา้ 

3.2.1 การทําสายป้อนให้บริสทุธ์ิ 

 ตวัเร่งปฏิกิริยาท่ีใช้ในกระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้จะเป็นพิษเน่ืองจากส่วนประกอบ

เล็กน้อยท่ีอยู่ในสารประกอบไฮโดรคาร์บอนท่ีป้อนเข้าสูร่ะบบ โดยเฉพาะกํามะถนั คลอรีน และ

สารประกอบโลหะ ซึง่กํามะถนัจะเกิดปัญหาบ่อยท่ีสดุ โดยชนิดและระดบัของกํามะถนัจะขึน้กบั

แหล่งกําเนิด, Pre-treatment และมวลโมเลกุลของสารประกอบไฮโดรคาร์บอน สารประกอบ

คลอรีนจะพบน้อยมาก และสารประกอบโลหะจะพบเม่ือป้อนสารประกอบไฮโดรคาร์บอนท่ีมวล

โมเลกลุสงูบางชนิด เช่น แอลพีจี และเนปทา 

 ทางท่ีดีท่ีสดุท่ีจะกําจดัสารประกอบกํามะถนัคือการเปล่ียนองค์ประกอบของกํามะถนัให้

อยู่ในรูปของไฮโดรเจนซลัไฟด์ (H2S) ท่ีทําบนตวัเร่งปฏิกิริยา Hydrodesulphurization (HDS) โดย

ตวัเร่งปฏิกิริยาดงักล่าวจะกําจดัองค์ประกอบของกํามะถนัโดยทําปฏิกิริยากบัไฮโดรเจน และใน

ทํานองเดียวกนัจะเปลี่ยนองค์ประกอบของคลอไรด์ให้อยูใ่นรูปของไฮโดรเจนคลอไรด์ (HCl) 

3.2.2 การรีฟอร์มด้วยไอนํา้ [15, 16] 

กระบวนการนีเ้ป็นหัวใจหลักของการผลิตก๊าซไฮโดรเจน โดยปฏิกิริยาการรีฟอร์ม

สารประกอบไฮโดรคาร์บอนด้วยไอนํา้ เป็นปฏิกิริยาท่ีใช้ในกระบวนการผลิตก๊าซสงัเคราะห์ซึง่เป็น
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ก๊าซผสมของคาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) และไฮโดรเจน (H2) ปฏิกิริยาท่ีเกิดขึน้เป็นปฏิกิริยา       

ดดูความร้อนและมีการเพิ่มจํานวนโมล ปฏิกิริยาจึงเกิดได้ดีท่ีอุณหภมูิสงูและความดนัไม่สงูมาก 

เพ่ือให้เกิดปฏิกิริยาได้ดีขึน้จึงมีการใช้ตวัเร่งปฏิกิริยาเคมีเพ่ือช่วยลดพลงังานกระตุ้นของปฏิกิริยา

ลง 

เม่ือมีการผา่นก๊าซไฮโดรคาร์บอนและไอนํา้ท่ีใช้เป็นสารตัง้ต้น เข้าเคร่ืองปฏิกรณ์ท่ีมีตวัเร่ง

บรรจุอยู่ และมีอณุหภมูิสงูพอสมควร ก๊าซไฮโดรคาร์บอนจะเข้าทําปฏิกิริยากบัไอนํา้เกิดเป็นก๊าซ

คาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) และไฮโดรเจน (H2) ดงัสมการ (3-1) 

2 2( 2)n mC H nH O nCO n m H       (3-1) 

แอลพีจีเป็นสารประกอบไฮโดรคาร์บอนท่ีประกอบด้วยก๊าซสองชนิดเป็นส่วนใหญ่ คือ 

ก๊าซโพรเพน (C3H8) และก๊าซบิวเทน (C4H10) ในสดัส่วน 60:40 โดยโมล เม่ือนํามาใช้ในการทํา

ปฏิกิริยารีฟอร์มมิงกบัไอนํา้ ซึง่จะเทียบได้กบัสมการ (3-1) ดงันี ้

3 8 2 23 3 7C H H O CO H         298( 500 / )KH kJ mol   (3-2) 

4 10 2 24 4 9C H H O CO H       298( 649.9 / )KH kJ mol   (3-3) 

นอกจากปฏิกิริยาหลกัท่ีเกิดขึน้ระหว่างการรีฟอร์มมิงสารประกอบไฮโดรคาร์บอนแล้ว    

ยังสามารถเกิดปฏิกิริยาข้างเคียงได้อีก ได้แก่ ปฏิกิริยาไฮโดรแคร็กกิง้ (Hydrocracking) และ   

การเกิดมีเทนขึน้ในระบบจากการผนักลบัของปฏิกิริยารีฟอร์มมิงมีเทนด้วยไอนํา้ [2, 17] ดงัสมการ 

(3-4) - (3-7) ซึ่งปฏิกิริยาดังกล่าวท่ีอุณหภูมิต่ําจะส่งเสริมให้เกิดมีเทนขึน้ในระบบ และเม่ือ

อณุหภมูิสงูมีเทนท่ีเกิดขึน้ในระบบจะเกิดปฏิกิริยาดงัสมการ (3-6) และ (3-7) จะเกิดก๊าซไฮโดรเจน

ขึน้ในระบบ 

3 8 2 42 3C H H CH    298( 120 / )KH kJ mol    (3-4) 

4 10 2 43 4C H H CH   298( 174.7 / )KH kJ mol    (3-5) 

4 2 23CH H O CO H    298( 206 / )KH kJ mol   (3-6) 
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4 2 2 22 4CH H O CO H    298( 165 / )KH kJ mol   (3-7) 

 ก๊าซคาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) ท่ีเกิดขึน้ยงัสามารถทําปฏิกิริยากบัไอนํา้ท่ีเหลือจาก

ปฏิกิริยารีฟอร์มมิงเกิดเป็นก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) และไฮโดรเจน (H2) ซึง่เรียกวา่ ปฏิกิริยา

วอเตอร์แก๊สชิฟต์ (Water Gas Shift, WGS) ดงัสมการ (3-8) 

2 2 2CO H O CO H    298( 41.2 / )KH kJ mol    (3-8) 

การเกิดคาร์บอนไปสะสมบนตวัเร่งปฏิกิริยาเป็นปัญหาสําคญัในการดําเนินการ ทําให้

ตวัเร่งปฏิกิริยาเส่ือมสภาพลง คา่ความดนัลดคร่อม (Pressure drop) เพิ่มขึน้ ปัญหาข้อนีพ้บได้

เสมอ จงึจําเป็นต้องหาทางป้องกนัไมใ่ห้เกิดขึน้ โดยปฏิกิริยาของการเกิดคาร์บอนจะเป็นดงันี ้

ปฏิกิริยา Dehydrogenation :  4 22CH C H   

สําหรับไฮโดรคาร์บอนอ่ืนๆ :  4 2( ) ( 2 2 )n mC H rCH n r C m r H      

ปฏิกิริยา Boudouard  :  22CO C CO   

การป้อนไอนํา้เข้าสูก่ระบวนการท่ีมากเกินพอ โดยอตัราสว่นระหว่างจํานวนโมลของไอนํา้

ต่อจํานวนโมลของคาร์บอนในสารประกอบไฮโดรคาร์บอน (S/C) จะต้องไม่น้อยกว่า 3 เพ่ือ

หลีกเล่ียงการเกิดคาร์บอนสะสมบนตวัเร่งปฏิกิริยา และช่วยสง่เสริมปฏิกิริยารีฟอร์มมิง [17] 

 ในการเลือกพิจารณาชนิดของสารป้อนและสภาวะการดําเนินงาน มักจะพิจารณาโดย

นํา้หนกัของสารประกอบไฮโดรคาร์บอนท่ีป้อน และอาจเก่ียวข้องกบั 2 - 3 ชนิดของตวัเร่งปฏิกิริยา

ในการทําให้กระบวนการมีประสทิธิภาพสงูสดุ ซึง่ชนิดของตวัเร่งปฏิกิริยาเป็นไปตามนี ้

 การรีฟอร์มมิงสารประกอบไฮโดรคาร์บอนมวลโมเลกลุเบา เช่น Natural gas, Refinery 

off gas และ Pre-reformed feeds  ซึง่จะใช้ตวัเร่งปฏิกิริยานิกเกิลท่ีมีตวัรองรับเป็นแอลฟาอลมูินา 

หรือแคลเซียมอลมูิเนต 

 การรีฟอร์มมิงสารประกอบไฮโดรคาร์บอนมวลโมเลกลุกลางๆ เช่น C2+ ไปจนถึงแอลพีจี 

การป้อนไฮโดรคาร์บอนท่ีมีมวลโมเลกลุหนกัจะมีเป็นการเพิ่มแนวโน้มท่ีจะทําให้ตวัเร่งปฏิกิริยาเกิด 

deactivation เน่ืองจากการเกิดคาร์บอนบนตวัเร่งปฏิกิริยา ดงันัน้จึงต้องการตวัเร่งปฏิกิริยาชนิด
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พิเศษ 30 - 50% ในส่วนบนของท่อท่ีใช้รีฟอร์ม ซึง่สิ่งเหล่านีมี้แนวโน้มท่ีจะเกิดขึน้กบัการป้อน

สารประกอบไฮโดรคาร์บอนมวลโมเลกุลเบาเช่นกัน เม่ือป้อนอตัราส่วนระหว่างจํานวนโมลของ   

ไอนํา้ตอ่จํานวนโมลของคาร์บอนในสารประกอบไฮโดรคาร์บอน (S/C) ท่ีระดบัต่ํา หรือ Heat Flux 

ท่ีระดบัสงู 

 การรีฟอร์มมิงสารประกอบไฮโดรคาร์บอนมวลโมเลกลุหนกั เช่น การป้อนเนปทา ซึง่จะมี

แนวโน้มสงูท่ีจะเกิดการสะสมของคาร์บอน ดงันัน้จงึต้องการตวัเร่งปฏิกิริยาชนิดพิเศษสงู 

3.2.3 Shift Conversion [18, 19] 

 ในส่วนนีจ้ะเกิดปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต์ (WGS) ซึง่เป็นปฏิกิริยาคายความร้อน โดย

ปฏิกิริยาดงักล่าวได้พฒันาขึน้มาในกระบวนการการผลิตแอมโมเนีย เพ่ือท่ีจะเพิ่มปริมาณก๊าซ

ไฮโดรเจนและลดปริมาณก๊าซคาร์บอนมอนอกไซด์ท่ีเป็นพิษต่อตวัเร่งปฏิกิริยาในกระบวนการ

สงัเคราะห์แอมโมเนีย และกระบวนการไฮโดรจิเนชนั ปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต์แสดงได้ดงัสมการ 

ปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต์ :  2 2 2CO H O CO H    

ในกระบวนการนีจ้ะใช้ปริมาณไอนํา้มากเกินพอเพ่ือทําให้ปฏิกิริยาเกิดขึน้อย่างสมบูรณ์ 

โดยท่ีระบบนัน้จะมีคา่การเปล่ียนแปลงสงูสดุ (Maximum Conversion) ท่ีอณุหภมูิต่ํา นอกจากนี ้

ปฏิกิริยาท่ีเกิดขึน้จะไม่ถูกรบกวนจากการเปล่ียนแปลงค่าความดันในขณะท่ีดําเนินการผลิต    

ตามหลกัของเลอ ชาเตอร์ลแิยร์ (Le Chartelier’s Principal) และกระบวนการนีไ้ด้ใช้เหล็กออกไซด์

เป็นตวัเร่งปฏิกิริยาโดยคา่คงท่ีสมดลุ (Equilibrium Constant) นัน้จะเปลี่ยนตามอณุหภมูิ สามารถ

แสดงได้ดงัรูปท่ี 3.2 
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รูปที่ 3.2 คา่คงท่ีสมดลุของปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต์ท่ีอณุหภมูิตา่งๆ [20] 

 ปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต์ในทางอุตสาหกรรมจะมีการแบ่งขัน้ตอนในการเกิดปฏิกิริยา

ออกเป็น 2 ขัน้ตอน คือ 

3.2.3.1 ปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต์ท่ีอณุหภมูิสงู (High Temperature Water Gas 

Shift Reaction, HTS) 

ในขัน้ตอนนีจ้ะมีอัตราการเกิดปฏิกิริยาสูงโดยสภาวะท่ีทําการดําเนินการคือ ท่ี
อณุหภมูิ 350 - 475 องศาเซลเซียส และมีเปอร์เซ็นต์การแปรสภาพก๊าซคาร์บอนมอนอกไซด์ไป
เป็นสารผลิตภณัฑ์ประมาณ 90 - 95 เปอร์เซ็นต์ ตวัเร่งปฏิกิริยาท่ีใช้คือ Fe3O4 และมีการเติม
โครเมียมเล็กน้อยเพ่ือเป็นตัวโปรโมเตอร์ โดยองค์ประกอบของตัวเร่งปฏิกิริยาประกอบด้วย         
Fe 55% และ Cr 6% และอาจมีการเติมกํามะถนัเล็กน้อยเพ่ือป้องกนัตวัเร่งปฏิกิริยาเส่ือมสภาพ 
ในการเกิดปฏิกิริยานัน้จะมีการเติมไอนํา้ด้วยปริมาณมากเกินพอเพ่ือท่ีจะทําให้เกิดปฏิกิริยา
ได้มาก และยงัสามารถป้องกนัการเกิดโค้ก (Coking) ได้อีกด้วย 
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3.2.3.2 ปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต์ท่ีอณุหภมูิต่ํา (Low Temperature Water Gas 
Shift Reaction, LTS) 

ในขัน้ตอนนีจ้ะดําเนินการท่ีอณุหภมูิ 200 - 250 องศาเซลเซียส โดยมีตวัเร่งปฏิกิริยา
คือทองแดงและซิงค์ออกไซด์ (Copper and Zinc Oxide) โดยท่ีตวัทองแดงจะเป็นองค์ประกอบ
หลกัในการเปล่ียนก๊าซคาร์บอนมอนอกไซด์ ส่วนสงักะสีเติมไปเพ่ือท่ีจะป้องกนัการเกิดความเป็น
พิษของโลหะทองแดงจากการดดูซบักํามะถนัท่ีมากบัก๊าซสงัเคราะห์ และซิงค์ออกไซด์ยงัทําหน้าท่ี
เป็นตวัรองรับ (Supporter) ให้กบัโลหะทองแดงอีกด้วย ตวัเร่งปฏิกิริยานีจ้ะสามารถเกิดการหลอม
ตวักนั (Sintering) ได้ง่ายกว่าเหล็กเน่ืองจากทองแดงมีจดุหลอมเหลวตํ่ากว่า ดงันัน้จึงต้องมีการ
ควบคุมอุณหภูมิในการเกิดปฏิกิริยาให้คงท่ี โดยปกติไม่เกิน 250 องศาเซลเซียส ซึ่งก๊าซ
คาร์บอนมอนอกไซด์จะสามารถเปล่ียนไปเป็นผลิตภัณฑ์ได้อย่างดี โดยจะมีปริมาณก๊าซ
คาร์บอนมอนอกไซด์เหลืออยูป่ระมาณ 0.2 - 0.4 โมลเปอร์เซน็ต์ 

3.2.4 การทําผลติภณัฑ์ให้บริสทุธ์ิ [21] 

เคร่ืองดดูซบัแบบความดนัสลบั (Pressure Swing Adsorption, PSA) เป็นอปุกรณ์ท่ีใช้

แยกองค์ประกอบของสารด้วยหลกัทางกายภาพ ซึง่อยู่บนพืน้ฐานของการเพิ่มและลดความดนัท่ีมี

ผลต่อความสามารถในการดดูซบั ในขัน้แรกจะใช้ความดนัสงูเพ่ือให้องค์ประกอบของสารติดอยู่

บนตวัดดูให้มากท่ีสดุเม่ืออ่ิมตวัแล้วก็เปล่ียนไปใช้เคร่ืองดดูซบัตวัท่ีสอง ระหว่างนัน้เคร่ืองดดูซบัตวั

แรกท่ีอ่ิมตวัจะถกูลดความดนัลงเพ่ือให้องค์ประกอบท่ีถกูดดูซบัอยูน่ัน้คลายตวัออกมาจนตวัดดูซบั

กลับมามีสภาพดังเดิมและสามารถใช้ดูดซับได้ใหม่ ซึ่งกลไกนีจ้ะทําสลับกันไปมาตลอดเวลา 

เคร่ือง PSA นีส้ามารถใช้แยกก๊าซผสมออกจากกนัได้เพราะวา่ก๊าซท่ีแตกตา่งกนัมีแนวโน้มมากหรือ

น้อยท่ีจะถกูดดูซบับนพืน้ผิวของตวัดดูซบัท่ีแตกตา่งกนั โดยปกติแล้วเคร่ือง PSA จะสามารถแยก

ไฮโดรเจนออกมาได้ระหว่าง 70 - 80% และได้ก๊าซไฮโดรเจนท่ีมีความบริสทุธ์ิถึง 99.99 % สว่น 

Off-gas ท่ีเหลือจะถกูใช้เป็นเชือ้เพลงิในเคร่ืองรีฟอร์มตอ่ไป 

3.3 จลนศาสตร์เคมีของกระบวนการผลิตก๊าซไฮโดรเจน [22] 

 จลนศาสตร์เคมี เป็นสาขาหนึ่งของวิชาเคมีท่ีว่าด้วยอตัราการเกิดปฏิกิริยาและกลไกของ

ปฏิกิริยาเคมี อตัราการเกิดปฏิกิริยาบอกให้ทราบว่าสารตัง้ต้นของปฏิกิริยาถกูใช้ไป และผลิตผล

ของปฏิกิริยานัน้เกิดขึน้เร็วเพียงใด การวดัอตัราเร็วของปฏิกิริยานัน้โดยมากวดัเป็นความเข้มข้น
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ของสารใดสารหนึ่งท่ีเปล่ียนไปตอ่หน่วยเวลาได้ จลนศาสตร์เคมีอธิบายให้ทราบถึงปัจจยัตา่งๆท่ีมี

อิทธิพลตอ่อตัราการเกิดปฏิกิริยา ซึง่ได้แก่ 

 ธรรมชาติของสารตัง้ต้น (Reactant) และผลิตผล (Product) โดยปฏิกิริยาจะเกิดช้าหรือ

เร็วขึน้อยู่กบัธรรมชาติของสาร เช่น เม่ือสารท่ีทําปฏิกิริยาเป็นสารไอออนิกทัง้คู่จะเกิดปฏิกิริยาเร็ว

กวา่สารท่ีเป็นโควาเลนท์ สารท่ีทําปฏิกิริยาเป็นก๊าซทัง้คูจ่ะทําปฏิกิริยาได้เร็วกว่าปฏิกิริยาท่ีสารอยู่

ในสถานะตา่งกนั 

 ความเข้มข้นของสารตัง้ต้นและผลิตผล จะมีผลตอ่อตัราการเกิดปฏิกิริยาเคมี ซึง่เม่ือเวลา

ในการทําปฏิกิริยาผา่นไปนานเท่าใดอตัราการเกิดปฏิกิริยาจะยิ่งลดลงเท่านัน้ 

 พืน้ท่ีผิว จะมีผลต่ออัตราการเกิดปฏิกิริยาเคมี โดยปฏิกิริยาวิวิธพันธุ์ เกิดขึน้ท่ีผิวของ      

วฏัภาค ดงันัน้ยิ่งเพิ่มพืน้ท่ีผิวของตวัทําปฏิกิริยา ปฏิกิริยาก็ยิ่งเกิดขึน้เร็ว 

 อณุหภมูิ การเพิ่มอณุหภมูิทําให้ปฏิกิริยาเร็วขึน้ เป็นท่ีพบเป็นอยูเ่สมอวา่เม่ือใดต้องการให้

ปฏิกิริยาเกิดเร็วขึน้ เราจะต้องต้มหรือเผาตวัทําปฏิกิริยา ถ้าปล่อยให้สารทําปฏิกิริยากันเองใน

อณุหภมูิธรรมดา บางทีอาจไมเ่กิดปฏิกิริยาขึน้เลยหรือเกิดช้ามาก 

 ตวัเร่งปฏิกิริยา คือสารซึง่เพิ่มอตัราของปฏิกิริยาโดยตวัเองไม่ได้เปล่ียนแปลงไปด้วยเม่ือ

เสร็จสิน้ปฏิกิริยา 

 ความดนั จะมีผลต่อปฏิกิริยาในกรณีท่ีปฏิกิริยาเก่ียวข้องกบัก๊าซ กล่าวคือเม่ือเพิ่มความ

ดนั โมเลกลุของก๊าซชนกนัมากขึน้ทําให้มีอตัราการเกิดปฏิกิริยาเร็วขึน้ 

3.3.1 จลนศาสตร์เคมีของปฏิกิริยารีฟอร์มมิงโพรเพนด้วยไอนํา้ 

 Li และคณะ [1] ได้พฒันาจลนศาสตร์เคมีของปฏิกิริยารีฟอร์มมิงโพรเพนด้วยไอนํา้บน

ตวัเร่งปฏิกิริยานิกเกิล ซึ่งเกิดปฏิกิริยาดงัสมการ (3-2) โดยอตัราของการรีฟอร์มมิงโพรเพนด้วย   

ไอนํา้ขึน้อยูก่บัความดนัยอ่ยของโพรเพนและไอนํา้ ดงันี ้

 
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 
   (3-9) 

โดยท่ี 
3 8 ,(3 2)C Hr   คือ อตัราการเกิดปฏิกิริยาของโพรเพนท่ีเกิดจากสมการ (3-2) 
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 (3 2)A   = 4.3 mol (gcat)-1s-1 

 (3 2)E   = 42.5 kJ mol-1 

 
3 8C HK  = 723.42 MPa-1 

 
2H OK  = 11.25 MPa-1 

 3.3.2 จลนศาสตร์เคมีของปฏิกิริยารีฟอร์มมิงบวิเทนด้วยไอนํา้ 

 Bhatta และ Dixon [2] ได้พฒันาจลนศาสตร์เคมีของปฏิกิริยารีฟอร์มมิงบิวเทนด้วยไอนํา้

บนตวัเร่งปฏิกิริยานิกเกิล ซึง่เกิดปฏิกิริยาดงัสมการ (3-3) โดยข้อมลูจลนศาสตร์เคมีได้มาจากการ

เปล่ียนความดนัยอ่ยของสารตัง้ต้น ซึง่อตัราของการรีฟอร์มมิงบวิเทนด้วยไอนํา้เป็นดงันี ้
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โดยท่ี 
4 10 ,(3 3)C Hr   คือ อตัราการเกิดปฏิกิริยาของบวิเทนท่ีเกิดจากสมการ (3-3) 

 (3 3)A   = 25.821 mol (gcat)-1s-1 MPa-2 

 (3 3)E   = 54.392 kJ mol-1 

3.3.3 จลนศาสตร์เคมีของปฏิกิริยาไฮโดรแคร็กกิง้ 

Oh และคณะ [4] ได้จําลองการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิง

ไฮโดรคาร์บอนท่ีมีองค์ประกอบสูงกว่ามีเทนด้วยไอนํา้ ภายใต้สมมติฐานท่ีว่า สารประกอบ

ไฮโดรคาร์บอนท่ีมีองค์ประกอบสงูกวา่มีเทนจะเกิดปฏิกิริยาไฮโดรแคร็กกิง้ ดงัสมการ (3-4) สําหรับ

โพรเพน และสมการ (3-5) สําหรับบวิเทน โดยมีอตัราการเกิดปฏิกิริยาดงันี ้
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โดยท่ี 
3 8 ,(3 4)C Hr   คือ อตัราการเกิดปฏิกิริยาของโพรเพนท่ีเกิดจากสมการ (3-4) 

 (3 4)A   = 1.029×1012 mol (gcat)-1s-1 MPa2 

 (3 4)E   = 267.74 kJ mol-1 
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โดยท่ี 
4 10 ,(3 5)C Hr   คือ อตัราการเกิดปฏิกิริยาของบวิเทนท่ีเกิดจากสมการ (3-5) 

(3 5)A   = 1.571×1011 mol (gcat)-1s-1 MPa0.59 

 (3 5)E   = 237.81 kJ mol-1 

 3.3.4 จลนศาสตร์เคมีของปฏิกิริยารีฟอร์มมิงมีเทนด้วยไอนํา้ 

 Xu และ Froment [3] ได้พฒันาจลนศาสตร์เคมีของปฏิกิริยารีฟอร์มมิงมีเทนกบัไอนํา้บน

ตวัเร่งปฏิกิริยานิกเกิล ซึง่มีสามปฏิกิริยาหลกัดงัสมการ (3-6) - (3-8) โดยคา่คงท่ีการดดูซบัของ

สาร และคา่คงท่ีจลนศาสตร์เคมี แสดงดงัตารางท่ี 3.1 และ 3.2 ตามลําดบั และมีแบบจําลอง

จลนศาสตร์เคมี ดงันี ้
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    (3-15) 

โดยท่ี 
4 (3 6)CHr   คือ อตัราการเกิดปฏิกิริยาของมีเทนท่ีเกิดจากสมการ (3-6) 

4 ,(3 7)CHr   คือ อตัราการเกิดปฏิกิริยาของมีเทนท่ีเกิดจากสมการ (3-7) 

,(3 8)COr   คือ อตัราการเกิดปฏิกิริยาของคาร์บอนมอนอกไซด์ท่ีเกิดจากสมการ (3-8) 
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ตารางที่ 3.1 ค่าคงท่ีการดูดซับของสารสําหรับปฏิกิริยารีฟอร์มมิงมีเทนด้วยไอนํา้บนตัวเร่ง

ปฏิกิริยานิกเกิล 

 
iB  iH  [kJ mol-1] 

CO  8.23×10-4 [MPa-1] -70.65 

2H  6.12×10-8 [MPa-1] -82.90 

4CH  6.65×10-3 [MPa-1] -38.28 

2H O  1.77×105 -88.68 

ตารางที่ 3.2 ค่าคงท่ีสมดลุและค่าคงท่ีจลนศาสตร์เคมีสําหรับปฏิกิริยารีฟอร์มมิงมีเทนด้วยไอนํา้

บนตวัเร่งปฏิกิริยานิกเกิล 

ปฏิกิริยา

ท่ี ,eq jK  
jk  

jA  jE  

[kJ mol-1] 

(3-6) 5.75×1010exp(-11476/T) [MPa2] 3.711×1011 

[mol MPa0.5(gcat)-1s-1] 

240.1 

(3-7) 7.24×108exp(-21646/T) [MPa2] 8.959×1010 

[mol MPa0.5(gcat)-1s-1] 

243.9 

(3-8) 1.26×10-2exp(4639/T) 5.431×103 

[mol MPa-1(gcat)-1s-1] 

67.13 

 

 3.3.5 จลนศาสตร์เคมีของปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต์ท่ีอณุหภมูิสงู 

Hla และคณะ [5] ได้พฒันาจลนศาสตร์เคมีของปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต์ท่ีอณุหภมูิสงู 

ดงัสมการท่ี (3-8) ซึง่กระทําบนตวัเร่งปฏิกิริยา Fe3O4 / Cr2O3 ในถงัปฏิกรณ์แบบท่อไหล โดยมี

แบบจําลอง ดงันี ้

2 2

2 2

2

(3 8) 0.36 0.09
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โดยท่ี ,(3 8)HTSCOr 

 
คือ อตัราการเกิดปฏิกิริยาของคาร์บอนมอนอกไซด์ท่ีเกิดจากสมการ  

(3-8) ในเคร่ือง High Temperature Shift 

(3 8)HTS
A   = 31267.86 mol (gcat)-1s-1MPa-0.55 

 (3 8)HTS
E   = 111 kJ mol-1 

3.4 ผลของตวัแปรต่างๆที่มีผลต่อปริมาณของผลิตภณัฑ์ก๊าซผสม [16, 23] 

 เพ่ือต้องการให้ปฏิกิริยาหลกัในกระบวนการรีฟอร์มมิงเกิดขึน้ได้ดีและพยายามลดโอกาสท่ี

จะเกิดปฏิกิริยาอ่ืน เม่ือพิจารณาตามความสมัพนัธ์เชิงปริมาตร การท่ีทําให้ก๊าซสงัเคราะห์เกิดได้

มากขึน้ต้องตัง้เง่ือนไขของปฏิกิริยาดงันี ้

1) ความดนัต่ํา 

2) อณุหภมูิสงู 

3) อตัราสว่นไอนํา้ตอ่คาร์บอนสงู (Steam to Carbon Ratio) อตัราสว่นไอนํา้ตอ่คาร์บอน 

ได้นิยามดงันีคื้อ “อตัราส่วนระหว่างจํานวนโมลของไอนํา้ตอ่จํานวนโมลของคาร์บอน

ในสารประกอบไฮโดรคาร์บอน” 

ในปัจจบุนันีมี้การศกึษาวิจยัพฒันากระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้เป็นอย่างมาก และได้

มีการปรับปรุงสภาวะให้เหมาะสมยิ่งขึน้ ทัง้ในแง่ประโยชน์ใช้งาน เศรษฐศาสตร์ และความเป็นไป

ได้ในแง่ของการเกิดปฏิกิริยาซึง่สรุปได้ดงันี ้

 ความดนั ในช่วงแรกปฏิกิริยารีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้ กระทําท่ีความดนั 1 บรรยากาศ เม่ือมี

การศกึษามากขึน้ พบว่าถ้ากระทําท่ีความดนัสงูขึน้จะได้ประโยชน์มากขึน้ แตมี่ข้อเสียคือเกิดก๊าซ

สงัเคราะห์ลดลง ซึง่ข้อนีช้ดเชยได้โดยการเพิ่มอณุหภมูิให้สงูขึน้ 

ข้อดีของการดําเนินการท่ีความดนัสงู 

1) ก๊าซผลิตภณัฑ์จากกระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้ เพ่ือนําไปป้อนกระบวนการอ่ืนท่ี

ดําเนินการท่ีความดนัสงู เช่น กระบวนการผลิตแอมโมเนียซึ่งต้องการก๊าซไฮโดรเจน

ความดนัสงู จากกระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้ จงึไมต้่องมีคอมเพรสเซอร์อีก 

2) การนําความร้อนในระบบกลบัมาใช้ได้อีก ทําได้ง่ายท่ีระดบัความดนัสงู 

3) ขนาดของเคร่ืองมือรวมถึงระบบท่อตา่งๆมีขนาดเลก็ 
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ข้อเสียของการดําเนินการท่ีความดนัสงู 

1) การเปล่ียนจากสารเข้าทําปฏิกิริยาเป็นผลติภณัฑ์ลดลง 

2) เคร่ืองมือและอปุกรณ์ตา่งๆต้องมีความแข็งแรงคงทนตอ่แรงอดัและแรงดนัของก๊าซ 

 อณุหภมูิ การดําเนินการท่ีอณุหภมูิสงู ช่วยทําให้เกิดผลิตภณัฑ์ได้มากขึน้รวมทัง้ใช้ชดเชย

สภาพการดําเนินการท่ีความดนัสงู 

 อตัราส่วนไอนํา้ต่อคาร์บอน โดยทั่วไปปฏิกิริยารีฟอร์มมิงด้วยไอนํา้ มักใช้ปริมาณของ    

ไอนํา้มากเกินพอเพ่ือป้องกนัการสะสมของคาร์บอนบนตวัเร่งปฏิกิริยา (Carbon Deposition) แต่

ต้องไม่สงูเกินไปมิฉะนัน้แล้วประสิทธิภาพการถ่ายเทความร้อนในระบบ (Thermal Efficiency of 

Process) จะลดลง 

3.5 ตวัเร่งปฏิกิริยาเคมี (Catalyst) [18, 19, 24] 

 คําว่า “ตวัเร่งปฏิกิริยา” มาจากภาษากรีก 2 คํา ได้แก่คําว่า คะตะ (Cata) หมายถึงหกั 

(Down) และคําว่าไลไซน์ (Lysein) หมายถึงแยกหรือแตก (Split of Break) ดงันัน้ “ตวัเร่ง

ปฏิกิริยา” จึงหมายถึงตวัท่ีทําให้เกิดการแตกหกัของแรงท่ีเกิดขึน้บนโมเลกลุ ตวัเร่งปฏิกิริยาเคมี   

มีหน้าท่ีเร่งอตัราเร็วของปฏิกิริยา โดยเลือกเร่งเฉพาะปฏิกิริยาท่ีต้องการให้เกิด ในขณะเดียวกนัก็

ไม่ส่งเสริมปฏิกิริยาอ่ืนท่ีอาจเกิดขึน้ข้างเคียง การเลือกตวัเร่งปฏิกิริยาเคมีมาใช้ยงัคงต้องอาศยั

วิธีการทดลองเป็นหลกั 

 ความวอ่งไวและความสามารถในการทํางานของตวัเร่งปฏิกิริยาเคมี มีอิทธิพลโดยตรงจาก

ลกัษณะโครงสร้างพืน้ผิวของของแข็ง ได้มีความพยายามท่ีจะอธิบายถึงการทํางานของตวัเร่ง

ปฏิกิริยาเคมี โดยมองภาพว่าโมเลกุลของสารตัง้ต้นท่ีถูกเปล่ียนสภาพไปมีพลงังานเพิ่มขึน้หรือ

กลายเป็นสารผลิตผลระหว่างปฏิกิริยา หลายทฤษฎีได้พยายามอธิบายปรากฎการณ์ดงักล่าว 

ตวัอย่างเช่น ทฤษฎีสภาวะทรานสิชนั (Transition state theory) อธิบายว่าตวัเร่งปฏิกิริยาเคมีเป็น

ตวัช่วยลดพลงังานศกัย์ขวางกัน้ (Potential energy barrier) ซึง่สารตัง้ต้นต้องมีเพ่ือเปล่ียนเป็น

สารผลติผล คือ ลดพลงังานกระตุ้นของปฏิกิริยาให้ต่ําลงนัน่เอง แสดงดงัรูปท่ี 3.3 
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รูปที่ 3.3 แผนภาพพลงังานศกัย์ของปฏิกิริยาท่ีมีตวัเร่งปฏิกิริยาเปรียบเทียบกับปฏิกิริยาท่ีไม่มี

ตวัเร่งปฏิกิริยา [19] 

ถึงแม้ว่าตวัเร่งปฏิกิริยาเคมีจะช่วยทําให้อตัราการเกิดปฏิกิริยาสงูขึน้ แต่ไม่มีผลตอ่สมดลุ

ของปฏิกิริยาหรือค่าการเปล่ียนแปลง (Conversion) ซึง่ถกูควบคมุโดยอณุหพลศาสตร์เพียงอย่าง

เดียว 

3.5.1 ลกัษณะตวัเร่งปฏิกิริยา 

ตวัเร่งปฏิกิริยาเคมี เป็นสารช่วยควบคมุอตัราเร็วในการเกิดปฏิกิริยา โดยไม่ถูกใช้ไปใน

ปฏิกิริยาเคมี แบง่ได้เป็น 2 ประเภท คือ 

3.5.1.1 ตวัเร่งปฏิกิริยาแบบเนือ้เดียว (Homogeneous catalyst) เป็นตวัเร่ง

ปฏิกิริยาท่ีมีสถานะเดียวกบัสารตัง้ต้นโดยทัว่ไปจะอยูใ่นสถานะของเหลว 

3.5.1.2 ตวัเร่งปฏิกิริยาแบบเนือ้ผสม (Heterogeneous catalyst) เป็นตวัเร่ง

ปฏิกิริยาท่ีมีสถานะต่างกบัสารตัง้ต้น ตวัเร่งปฏิกิริยาชนิดนีส้่วนใหญ่เป็นของแข็ง ส่วนสารตัง้ต้น

และผลติภณัฑ์จะอยูใ่นรูปก๊าซหรือของเหลว ซึง่นิยมใช้กนัมากในอตุสาหกรรม 

การเกิดปฏิกิริยาโดยอาศยัตวัเร่งปฏิกิริยาเคมีแบบเนือ้ผสมนีเ้น่ืองจากความว่องไวและ

ความสามารถในการทํางานของตวัเร่งปฏิกิริยา มีอิทธิพลโดยตรงจากลกัษณะโครงสร้างพืน้ผิวของ
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ของแข็ง สารท่ีเป็นตวัเร่งปฏิกิริยาจึงควรมีพืน้ผิวต่อปริมาตรมาก โดยนําตวัเร่งปฏิกิริยามาเคลือบ

บนวสัด ุ(Support) ท่ีมีรูพรุนสงู ตวัเร่งปฏิกิริยาหลงัจากท่ีใช้ไปช่วงระยะเวลาหนึง่จะเส่ือมสภาพลง 

จะต้องมีกระบวนการปรับสูส่ภาพเดมิอีกเป็นระยะๆ เรียกวา่ Activation 

สําหรับตวัเร่งปฏิกิริยาเคมีท่ีเคลือบบนวสัดท่ีุมีความพรุนสงู (High Porosity) จะมีขัน้ตอน

การเกิดปฏิกิริยาดงันี ้และสามารถท่ีจะแสดงได้ดงัรูปท่ี 3.4 

1) การถ่ายเทมวลสารจากของไหลภายนอกไปยังผิวนอกของตัวเ ร่งปฏิกิ ริยา         

(Mass transfer through external boundary layer) 

2) การแพร่มวลสารเข้าไปในรูพรุนของตวัเร่งปฏิกิริยา (Diffusion into pores) 

3) การดดูซบัสารบนพืน้ผิวของตวัเร่งปฏิกิริยา (Chemisorption) 

4) การเกิดปฏิกิริยาเคมีบนผิวของตวัเร่งปฏิกิริยา (Reaction) 

5) ผลติภณัฑ์ท่ีเกิดหลดุจากผิวของตวัเร่งปฏิกิริยา (Desorption of products) 

6) ผลติภณัฑ์แพร่ออกจากรูพรุน (Diffusion of products out of pores) 

7) การถ่ายเทมวลสารของผลติภณัฑ์ออกสูข่องไหล (Mass transfer back to bulk fluid) 

 

รูปที่ 3.4 ขัน้ตอนการเกิดปฏิกิริยาเคมีท่ีมีตวัเร่งปฏิกิริยาวิวิธพนัธ์มาเก่ียวข้อง [24] 

3.5.2 ตวัเร่งปฏิกิริยาท่ีมีตวัรองรับ (Supported metal catalysis) 

ปัจจัยท่ีมีผลต่อความว่องไวของตวัเร่งปฏิกิริยา คือพืน้ท่ีผิว ความมีรูพรุน ลกัษณะทาง

เรขาคณิตของพืน้ผิว ความสามารถในการต้านการเส่ือมสภาพของตวัเร่งปฏิกิริยา ปัจจยัเหลา่นีใ้น

ปฏิกิริยาบางชนิดตวัเร่งปฏิกิริยาท่ีมีเฉพาะโลหะอย่างเดียวอาจไม่สามารถทําหน้าท่ีได้ดี ถึงแม้ว่า
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จะทําได้แต่ก็ไม่คุ้มกบัการลงทุน จึงมีการนําเอาสารชนิดหนึ่งมาใช้ เรียกสารเหล่านีว้่า ตวัรองรับ 

(Support) 

ข้อดี หรือข้อได้เปรียบของตวัเร่งปฏิกิริยาของโลหะชนิดท่ีมีตวัรองรับ ได้แก่ 

1) เป็นตวัเร่งปฏิกิริยาท่ีสามารถจดัการ หรือเตรียมขึน้ได้ง่าย และปลอดภยั 

2) สามารถใช้ตัวเร่งปฏิกิริยาได้กับเคร่ืองปฏิกรณ์หลายชนิด และถ้าในเคร่ือง

ปฏิกรณ์ท่ีใช้ตวักลางเป็นของเหลวแล้วตวัเร่งปฏิกิริยานีย้งัสามารถนํามาใช้ได้อีก

โดยวิธีการกรอง 

3) อนุภาคท่ีเป็นโลหะสามารถถูกแยกจากกันได้เป็นอย่างดีโดยการกรองแบบ       

ซนิเทอร์ริง (Sintering) 

สําหรับข้อดีอ่ืนๆนัน้ขึน้อยู่กับสมบตัิเฉพาะของระบบตวัเร่งปฏิกิริยา อนัได้แก่ ธรรมชาติ

ของโลหะ และสารท่ีใช้เป็นตวัรองรับ 

คณุสมบตัท่ีิสําคญัของตวัรองรับมีดงันี ้

ก. เชิงเศรษฐศาสตร์ 

1) เพ่ือลดต้นทนุโดยการขยายตวัเร่งปฏิกิริยาท่ีมีราคาแพง 

ข. เชิงกล 

1) เพ่ือให้ความแข็งแรงเชิงกล (Mechanical strength) 

2) เพ่ือปรับให้ความหนาแน่นของบลัค์ดีขึน้ (Optimize bulk density) 

3) เพ่ือเป็นแหลง่ความร้อน 

4) เพ่ือเจือจางบริเวณท่ีมีความว่องไวในการเกิดปฏิกิริยามากเกินไป 

ค. เชิงลกัษณะทางเรขาคณิต 

1) เพ่ือเพิ่มพืน้ท่ีผิวของตวัเร่งปฏิกิริยา 

2) เพ่ือทําให้ตวัเร่งปฏิกิริยามีรูพรุนสงูขึน้ 

3) เพ่ือปรับขนาดของผลกึ และอนภุาค 

4) เพ่ือทําให้อนภุาคตวัเร่งปฏิกิริยามีสภาพท่ีเหมาะสมท่ีสดุในปฏิกิริยา 
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ง. เชิงเคมี 

1) เพ่ือให้เกิดปฏิกิริยากบัตวัเร่งปฏิกิริยาได้ดี ทัง้นีจ้ะได้เพิ่มความว่องไวจําเพาะใน

การเกิดปฏิกิริยา 

2) เพ่ือยอมรับความเป็นไปได้ทางเคมีในการเกิดปฏิกิริยาตามกลไกของการหมนุ 

จ. การเส่ือมสภาพ 

1) เพ่ือให้ตวัเร่งปฏิกิริยามีเสถียรภาพตอ่การซนิเทอร์ริง 

2) เพ่ือลดความเป็นพิษลง 

ตวัรองรับแตล่ะชนิดท่ีนํามาใช้ต้องมีคณุสมบตัิตามข้างต้นมากหรือน้อยเพียงใดขึน้อยู่กบั

ชนิดของตัวรองรับ จึงแล้วแต่ผู้ ท่ีจะนําไปใช้ว่าจะยอมรับตัวรองรับชนิดไหนในปฏิกิริยานัน้ๆ        

ตวัรองรับท่ีนิยมใช้ในอตุสาหกรรมมี 3 ชนิด คือ อลมูินา ซลิกิา และถ่านกมัมนัต์ 

3.6 แบบจาํลองทางคณิตศาสตร์ของกระบวนการ 

 แบบจําลองทางคณิตศาสตร์ของเคร่ืองรีฟอร์ม และเคร่ือง High temperature shift 

(HTSC) ถกูพฒันาบนพืน้ฐานของสมดลุโมล และสมดลุพลงังานท่ีเกิดขึน้บนเคร่ืองปฏิกรณ์แบบ

แพคเบด [25] และอยูภ่ายใต้สมมตุฐิาน ดงันี ้

 สภาวะดําเนินการแบบคงตวั (Steady state) 

 เคร่ืองรีฟอร์มมีอณุหภมูิคงท่ี (Isothermal reactor) ( 0T T ) 

 เคร่ือง HTSC ไมมี่การได้รับหรือสญูเสียพลงังาน (Adiabatic reactor) ( 0Q  ) 

 ไมมี่งานเกิดขึน้ในระบบ ( 0sW  ) 

 สารทกุตวัในสายเดียวกนัมีอณุหภมูิเท่ากนั ( 0 0iT T ) 
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3.6.1 สมดลุโมลของเคร่ืองปฏิกรณ์แบบแพคเบด 

เคร่ืองปฏิกรณ์แบบแพคเบดท่ีแสดงดงัรูป 3.5 สามารถเขียนสมดลุโมลได้ ดงันี ้

 

 

 

 

 

รูปที่ 3.5 เคร่ืองปฏิกรณ์แบบแพคเบด 

Rate of generation
Rate of flow Rate of flow

of  by chemical
of  into of  out of

reaction within
the system the system

the system
(moles/time) (moles/time)

(moles/time)

i
i i

 
     
     
      
     
     
     

Rate of

accumulation

of  within

the system

(moles/time)

i

 
 
 
 
 
 

   

 

  i
i i iW W W

dN
F F r W

dt
     

เม่ือดําเนินการท่ีสภาวะคงตวัจะทําให้ 0idN

dt
  และหารทัง้สมการด้วย W จะได้ 

  0i iW W W
i

F F
r

W



 


 

i
i

dF
r

dW
         (3-17) 

 สําหรับสมดลุโมลของการเกิดหลายปฏิกิริยาเคมี เป็นดงันี ้

1

n
i

ij
j

dF
r

dW 

    ;  i = ชนิดของสาร , j = ลําดบัของสมการ  (3-18) 

โดยท่ี 
iF  = อตัราการไหลโดยโมลของสาร i (kgmole h-1) 

 
iN  = ปริมาณโดยโมลของสาร i (kgmole) 

 
ijr  = อตัราการเกิดปฏิกิริยาของสาร i ท่ีเกิดจากสมการท่ี j (mol gcat-1s-1) 

 W  = นํา้หนกัของตวัเร่งปฏิกิริยา (kg) 

W  W W   

,i i W
H F  ,i i W W

H F

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โดยปริมาณสารสมัพนัธ์แสดงได้ ดงันี ้

1

m

T i
i

F F


         (3-19) 

  0
0

i
i

T

F T
P P y

F T

       
  

  ; 
0

P
y

P
     (3-20) 

กรณีท่ีเกิดความดนัลดคร่อม (Pressure drop) พจน์ y  จะคิดจาก Ergun equation ใน

เคร่ืองปฏิกรณ์แบบแพคเบด ดงันี ้

0 02
T

T

Fdy T

dw y F T


         (3-21) 

 เม่ือ 0

0

2

(1 )c sA P


 




  

 และ 0 3
0

(1 ) 150(1 )
1.75s

c P s P

G
G

g D D

   
  

  
  

 
 

จากสมการ (3-19) และ (3-20) เม่ือเคร่ืองปฏิกรณ์มีอณุหภมูิคงท่ี ( 0T T ) จะได้ 

 0
i

i
T

F
P P y

F

 
  

 
       (3-22) 

02
T

T

Fdy

dw y F


         (3-23) 

โดยท่ี 
TF  = อตัราการไหลโดยโมลของสารทัง้หมด (kgmole h-1) 

 
0TF  = อตัราการไหลโดยโมลของสารทัง้หมดท่ีคา่เร่ิมต้น (kgmole h-1) 

 P  = ความดนั (MPa) 

 
0P  = ความดนัเร่ิมต้น (MPa) 

 
iP  = ความดนัยอ่ยของสาร i (MPa) 

 T  = อณุหภมูิ (K) 

 
0T  = อณุหภมูิเร่ิมต้น (K) 

   = สดัสว่นช่องวา่ง 
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 3.6.2 สมดลุพลงังานของเคร่ืองปฏิกรณ์แบบแพคเบด 

Rate of energy Rate of Rate of flow

added to the energy leaving of heat 

system by mass system by mass the system

flow  the flow  of  the

system the system surrounding

to

into out from

   
   
   
    
   
   
      

Rate of work Rate of

by accumulation

the system of energy

the within the

s surroundings system

done

on

     
     
     
      
     
     
          

 

1 1

ˆm m
sys

i i i i
i iW W W

dE
H F H F Q W

dt  

        

โดยท่ี ˆ
sysE  = พลงังานในระบบ (kJ) 

 ( )iH T  = คา่ enthalpy ของสาร i ท่ีอณุหภมูิ T (kJ kgmole-1) 

 Q  = พลงังานท่ีป้อนเข้าสูร่ะบบ (kJ h-1) 

 W  = งานท่ีป้อนเข้าสูร่ะบบ (kJ h-1) 

เม่ือดําเนินการท่ีสภาวะคงตวั (
ˆ

0sysdE

dt
 ), adiabatic reactor ( 0Q  ) และไม่มีงาน

เกิดขึน้ในระบบ ( 0W  ) และหารทัง้สมการด้วย W จะได้ 

 
s  = ความเป็นทรงกลมของตวัเร่งปฏิกิริยา 

   = ความหนืดของก๊าซ (kg m-1 s-1) 

 
0  = ความหนาแนน่ของก๊าซ (kg m-3) 

 
s  = Solid density ของตวัเร่งปฏิกิริยา (kg m-3) 

  
PD  = เส้นผา่นศนูย์กลางของตวัเร่งปฏิกิริยา (m) 

 
cg  = Gravitational conversion force = 1 (Dimensionless) 

 
cA  = พืน้ท่ีหน้าตดัของท่อ (m2) 

 G  = 0u = Superficial mass velocity (kg m-2 s-1) 

 
u  = 

= 

Superficial  velocity (m s-1) 

อตัราการไหลโดยปริมาตร / พืน้ท่ีหน้าตดัของท่อ 
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1 1 0

m m

i i i i
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  


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

 
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เม่ือกระจายเทอม 1

( )
m

i i
i

d H F

dW



 จะได้ 
1 1

0
m m

i i
i i

i i

dF dH
H F

dW dW 

    

เม่ือ ( )i
i i A

dF
r r

dW
    

และ 
i

i
P

dH dT
C

dW dW
  

จะได้ 
1 1

( ) 0
i

m m

i i A i P
i i

dT
H r FC

dW


 

     

โดยท่ี 
1

( )
m

i i Rx
i

H H T


   จะได้ 

1

( )( ( ))

i

A Rx
m

i P
i

r H TdT

dW FC


 



      (3-24) 

โดยท่ี 
ipC  = คา่ความจคุวามร้อนของสาร i (kJ kgmole-1 K-1) 

 
Ar  = อตัราการเกิดปฏิกิริยาของสาร A (base component) (mol gcat-1s-1) 

 ( )RxH T  = คา่ความร้อนของปฏิกิริยาท่ีอณุหภมูิ T (kJ kgmole-1) 

 i  = คา่สมัประสทิธ์ิของสาร i เทียบกบัสมัประสทิธ์ิของสาร A (base 

component) ในสมการเคมี 

 



บทที่ 4 

การจาํลองกระบวนการ 

4.1 รายละเอียดการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ใน

อุตสาหกรรมจริง 

 

รูปที่ 4.1 รายละเอียดการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ใน

อตุสาหกรรมจริงท่ีกําลงัการผลติ 100 เปอร์เซน็ต์ 

 การผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ในอตุสาหกรรมจริงท่ี

กําลงัการผลิต 100 เปอร์เซ็นต์ แสดงดงัรูปท่ี 4.1 โดยก๊าซแอลพีจีถกูป้อนรวมกบัสายรีไซเคิล ก่อน

จะถกูเพิ่มอณุหภมูิด้วยการแลกเปล่ียนความร้อนกบัก๊าซท่ีออกจากเคร่ือง High Temperature 

Shift Converter (HTSC) (E3) จนมีอณุหภมูิประมาณ 150 องศาเซลเซียส ความดนั 1.85 MPa 

(Feed) ก่อนจะรวมกบัไอนํา้ท่ีมีอณุหภมูิประมาณ 214 องศาเซลเซียส ความดนั 1.96 MPa 

(Process steam) จากนัน้จะถูกเพิ่มอุณหภูมิด้วยความร้อนจากไอเสียท่ีได้จากการเผาไหม้

เชือ้เพลิงในห้องเผาไหม้ของเคร่ืองรีฟอร์ม (E1) จนมีอุณหภูมิประมาณ 400 องศาเซลเซียส    

ความดนั 1.76 MPa ก่อนจะป้อนเข้าสูเ่คร่ืองรีฟอร์มจากด้านลา่ง ภายในเคร่ืองรีฟอร์มจะอดัแน่น

ไปด้วยตวัเร่งปฏิกิริยานิกเกิล ซึง่ตลอดอายกุารใช้งานไม่พบว่ามีการสะสมของคาร์บอนบนตวัเร่ง

ปฏิกิริยา และมีการให้ความร้อนเพ่ือส่งเสริมการเกิดปฏิกิริยา โดยมีช่วงการให้ความร้อนท่ี 4.5 
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เมตรแรกของเคร่ืองรีฟอร์ม ซึ่งความร้อนทัง้หมดจะถกูบงัคบัให้ลอยขึน้และออกทางส่วนบนของ

เคร่ืองรีฟอร์มเท่านัน้ ดงันัน้ช่วงท่ีเหลือของเคร่ืองรีฟอร์มจะได้รับพลงังานจากความร้อนท่ีลอยขึน้

ทําให้ทกุจดุภายในเคร่ืองรีฟอร์มมีอณุหภมูิใกล้เคียงกนั ก๊าซท่ีออกจากเคร่ืองรีฟอร์มจะมีอณุหภมูิ

ประมาณ 843.3 องศาเซลเซียส ความดนั 1.68 MPa ซึง่เป็นองค์ประกอบของก๊าซไฮโดรเจน 

คาร์บอนมอนอกไซด์ คาร์บอนไดออกไซด์ มีเทน และไอนํา้ จากนัน้จะถูกลดอณุหภมูิลงด้วยการ

แลกเปล่ียนความร้อนกับไอนํา้ (E2) แล้วจึงรวมกับนํา้บางส่วน (BFW) เพ่ือส่งเสริมการ

เกิดปฏิกิริยาท่ีจะเกิดขึน้ในเคร่ือง HTSC โดยมีอณุหภมูิประมาณ 370 องศาเซลเซียส ความดนั 

1.66 MPa จากนัน้จึงป้อนเข้าเคร่ือง HTSC ซึง่ภายในจะอดัแน่นไปด้วยตวัเร่งปฏิกิริยาเหล็กและ

ปฏิกิริยาท่ีเกิดขึน้เป็นปฏิกิริยาคายความร้อน ก๊าซท่ีออกจากเคร่ือง HTSC จะมีอณุหภมูิประมาณ 

418.2 องศาเซลเซียส ความดนั 1.63 MPa จากนัน้จะถกูลดอณุหภมูิลงด้วยการแลกเปล่ียนความ

ร้อนกบัสายป้อน (E3) นํา้ท่ีใช้ป้อนเคร่ืองต้ม (E4) และ นํา้หลอ่เย็น (CW) ตามลําดบั จนอณุหภมูิ

ประมาณ 40 องศาเซลเซียส ความดนั 1.59 MPa เพ่ือควบแน่นไอนํา้ท่ีอยู่ในก๊าซผสม จากนัน้จึง

แยกนํา้ออกด้วยเคร่ืองแยกก๊าซท่ีออกจากเคร่ืองแยกจะมีอณุหภมูิประมาณ 40 องศาเซลเซียส 

ความดนั 1.57 MPa โดยก๊าซประมาณ 1.23 เปอร์เซ็นต์ของก๊าซทัง้หมดจะถกูรีไซเคิลรวมกบั   

แอลพีจี สว่นก๊าซท่ีเหลือถกูสง่เข้าเคร่ืองดดูซบัแบบความดนัสลบั (Pressure Swing Adsorption, 

PSA) โดยจะสามารถแยกก๊าซไฮโดรเจนออกจากก๊าซอ่ืนๆได้ประมาณ 70 – 80 เปอร์เซ็นต์ และ

ก๊าซไฮโดรเจนท่ีได้จะมีความบริสทุธ์ิ 99.9 เปอร์เซ็นต์ อณุหภมูิประมาณ 40 องศาเซลเซียส ความ-

ดนั 1.47 MPa และ PSA off-gas ทัง้หมดจะถกูป้อนรวมกบัเชือ้เพลิง (แอลพีจี) เพ่ือใช้เผาไหม้ใน

เคร่ืองรีฟอร์มตอ่ไป 

4.2 การจําลองการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ใน

อุตสาหกรรมด้วยโปรแกรมไฮซสิ (HYSYS) 

 การผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ในอุตสาหกรรมถูก

จําลองโดยใช้โปรแกรมไฮซสิ (HYSYS) ภายใต้พืน้ฐานของปฏิกิริยาจลนศาสตร์เคมี โดยข้อมลูท่ีใช้

ในการจําลองกระบวนการและตรวจสอบความถกูต้องได้จากอตุสาหกรรมจริง ซึง่ข้อมลูท่ีได้จาก

อตุสาหกรรมทําให้สามารถกําหนดเง่ือนไขท่ีใช้ในการจําลองได้ ดงันี ้

 จําลองกระบวนการท่ีสภาวะดําเนินการท่ีสภาวะคงตวั (Steady state) 
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 จําลองภายใต้พืน้ฐานของปฏิกิริยาจลนศาสตร์เคมี 

 ไมมี่การสะสมของคาร์บอนบนตวัเร่งปฏิกิริยา 

 ความดนัลดคร่อม (Pressure drop) ของแตล่ะอปุกรณ์คงท่ี 

 อณุหภมูิภายในเคร่ืองรีฟอร์มคงท่ี (Isothermal reactor) 

 ท่อทัง้หมดในเคร่ืองรีฟอร์มถกูพิจารณาให้มีพฤตกิรรมเหมือนกนั 

 เคร่ือง High Temperature Shift Converter (HTSC) ถกูจําลองให้เป็นระบบท่ีไม่มี

การได้รับหรือสญูเสียความร้อน (Adiabatic reactor) 

 แบบจําลองการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มแอลพีจีด้วยไอนํา้ท่ีได้จากการ

ใช้โปรแกรมไฮซสิ (HYSYS) แสดงดงัรูปท่ี 4.2 ซึง่ประกอบด้วย 

 เคร่ืองปฏิกรณ์ (Plug Flow Reactor) 2 เคร่ือง ใช้แทนเคร่ืองรีฟอร์มและเคร่ือง HTSC 

 เคร่ืองแยก (Separator) 1 เคร่ือง ใช้แทนเคร่ืองควบแน่น 

 เคร่ืองแยกองค์ประกอบ (Component Splitter) 1 เคร่ือง ใช้แทนเคร่ืองดดูซบัแบบ

ความดนัสลบั (PSA) 

 ตวัแบง่ Stream (Tee) 1 ตวั ใช้เป็นแบง่สดัสว่นของสารเป็นสองสว่นเพ่ือนํากลบัไป   

รีไซเคลิ และใช้ป้อนเข้าสูเ่คร่ือง PSA 

 ตวัรวม Stream (Mixer) 3 ตวั ตวัแรกใช้รวมก๊าซแอลพีจีกบัสายรีไซเคิลเพ่ือใช้เป็น

สายป้อน ตวัท่ีสองใช้รวมสายป้อนกับไอนํา้ท่ีป้อนเข้าสู่กระบวนการก่อนป้อนเข้า

เคร่ืองรีฟอร์ม ตวัท่ีสามใช้รวมก๊าซท่ีออกจากเคร่ืองรีฟอร์มกบันํา้ (BFW) เพ่ือป้อนเข้า

เคร่ือง HTSC 

 เคร่ืองทําความร้อน (Heater) 2 เคร่ือง เคร่ืองแรกใช้แทนเคร่ืองแลกเปล่ียนความร้อน 

E3 เคร่ืองท่ีสองใช้แทนเคร่ืองแลกเปล่ียนความร้อน E1 

 เคร่ืองทําความเย็น (Cooler) 2 เคร่ือง เคร่ืองแรกใช้แทนเคร่ืองแลกเปล่ียนความร้อน

E2 เคร่ืองท่ีสองแทนเคร่ืองแลกเปล่ียนความร้อน E3 และ E4 

 Compressor 1 เคร่ือง ใช้เพิ่มความดนัสายรีไซเคลิก่อนท่ีจะไปรวมกบัก๊าซแอลพีจี 

 Recycle 1 ตวั ในกรณีท่ีสารมีการป้อนกลบัจะต้องมีตวั recycle 
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รูปที่ 4.2 แบบจําลองการผลติก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ในอตุสาหกรรมด้วยโปรแกรมไฮซสิ (HYSYS) 
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 4.2.1 การจําลองเคร่ืองรีฟอร์ม 

 ก๊าซแอลพีจี (โพรเพน 63.13 และบิวเทน 36.87 เปอร์เซ็นต์โดยโมล) ถกูป้อนรวมกบั    

สายรีไซเคิล (Feed) และเพิ่มอณุหภมูิด้วยเคร่ืองทําความร้อน (E3) จนอณุหภมูิอยู่ท่ีประมาณ  

150 องศาเซลเซียส ก่อนท่ีจะรวมกบัไอนํา้ (Process steam) ท่ีมีอณุหภมูิ 214 องศาเซลเซียส 

จากนัน้จะถกูเพิ่มอณุหภมูิไปอยูท่ี่ประมาณ 400 องศาเซลเซียส ด้วยเคร่ืองทําความร้อน (E1) และ

ความดนัขาเข้าอยูท่ี่ 1.76 MPa จากนัน้จะถกูสง่เข้าเคร่ืองรีฟอร์ม (คา่พารามิเตอร์ตา่งๆท่ีใช้ในการ

จําลองเคร่ืองรีฟอร์ม แสดงดงัตารางท่ี 4.1) ซึง่อณุหภมูิท่ีใช้ดําเนินการภายในเคร่ืองรีฟอร์มอยู่ท่ี 

700 – 850 องศาเซลเซียส ความดนัขาออกอยู่ท่ี 1.68 MPa โดยเคร่ืองรีฟอร์มจะถกูจําลองให้ทกุ

จุดภายในเคร่ืองรีฟอร์มมีอุณหภูมิเท่ากัน (Isothermal reactor) ซึ่งปฏิกิริยาเคมีท่ีเกิดขึน้ 

แบบจําลองทางคณิตศาสตร์ และจลนศาสตร์เคมีทัง้หมดท่ีใช้ในการจําลองสําหรับเคร่ืองรีฟอร์ม มี

รายละเอียดดงันี ้

ตารางที่ 4.1 คา่พารามิเตอร์ตา่งๆท่ีใช้ในการจําลองเคร่ืองรีฟอร์ม 

 ค่า หน่วย 

- ความสงูของเบดภายในท่อ 8.42 เมตร 

- เส้นผา่นศนูย์กลางภายในท่อ 0.0983 เมตร 

- จํานวนท่อ 3 ท่อ 

- สดัสว่นช่องวา่ง ( ) 0.689  

Catalyst data   

- เส้นผา่นศนูย์กลาง ( PD ) 15×10-3 เมตร 

- Bulk density ( b ) 980 กิโลกรัมตอ่ลกูบาศก์เมตร 

- Solid density ( s ) 3150 กิโลกรัมตอ่ลกูบาศก์เมตร 

- ความเป็นทรงกลม ( s ) 0.456  

หมายเหต ุ

 เคร่ืองรีฟอร์มท่ีใช้เป็นเคร่ืองปฏิกรณ์แบบแพคเบด 

 สดัสว่นช่องวา่ง ( ) คํานวณจาก (1 )b s     
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ปฏิกิริยาเคมีทัง้หมดท่ีเกิดขึน้ภายในเคร่ืองรีฟอร์ม ประกอบด้วย 

3 8 2 23 3 7C H H O CO H        (3-2) 

4 10 2 24 4 9C H H O CO H        (3-3) 

3 8 2 42 3C H H CH        (3-4) 

4 10 2 43 4C H H CH       (3-5) 

4 2 23CH H O CO H        (3-6) 

4 2 2 22 4CH H O CO H        (3-7) 

2 2 2CO H O CO H        (3-8) 

 โดยเคร่ืองรีฟอร์มเป็นเคร่ืองปฏิกรณ์แบบแพคเบดท่ีเป็น isothermal 
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4.2.2 การจําลองเคร่ือง High Temperature Shift Converter (HTSC) 

ก๊าซท่ีออกจากเคร่ืองรีฟอร์มจะถกูรวมกบันํา้ (BFW) ท่ีอตัราการป้อน 0.542 กิโลกรัมโมล

ตอ่ชัว่โมง ก่อนจะลดอณุหภมูิลงอยู่ท่ีประมาณ 350 องศาเซลเซียส ด้วยเคร่ืองทําความเย็น (E2) 

และความดนัขาเข้าอยูท่ี่ 1.66 MPa จากนัน้จะถกูสง่เข้าเคร่ือง HTSC (คา่พารามิเตอร์ตา่งๆท่ีใช้ใน

การจําลองเคร่ือง HTSC แสดงดงัตารางท่ี 4.2) โดยเคร่ือง HTSC จะไม่มีการได้รับหรือสญูเสีย

ความร้อน (Adiabatic reactor) ปฏิกิริยาท่ีเกิดขึน้เป็นปฏิกิริยาคายความร้อน ดงันัน้อณุหภมูิของ

ก๊าซท่ีออกจากเคร่ือง HTSC จะขึน้อยู่กับปฏิกิริยาท่ีเกิดขึน้เท่านัน้ และความดนัขาออกอยู่ท่ี    

1.63 MPa โดยปฏิกิริยาเคมีท่ีเกิดขึน้ แบบจําลองทางคณิตศาสตร์ และจลนศาสตร์เคมีท่ีใช้ในการ

จําลองสําหรับเคร่ือง HTSC มีรายละเอียดดงันี ้
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ตารางที่ 4.2 คา่พารามิเตอร์ตา่งๆท่ีใช้ในการจําลองเคร่ือง HTSC 

 ค่า หน่วย 

- ความสงูของเบดภายในท่อ 1 เมตร 

- เส้นผา่นศนูย์กลางภายในท่อ 0.5 เมตร 

- จํานวนท่อ 1 ท่อ 

- สดัสว่นช่องวา่ง ( ) 0.704  

Catalyst data   

- เส้นผา่นศนูย์กลาง ( PD ) 8.5×10-3 เมตร 

- Bulk density ( b ) 1220 กิโลกรัมตอ่ลกูบาศก์เมตร 

- Solid density ( s ) 4120 กิโลกรัมตอ่ลกูบาศก์เมตร 

- ความเป็นทรงกลม ( s ) 0.843  

หมายเหต ุ

 เคร่ือง HTSC ท่ีใช้เป็นเคร่ืองปฏิกรณ์แบบแพคเบด 

 สดัสว่นช่องวา่ง ( ) คํานวณจาก (1 )b s     

ปฏิกิริยาเคมีท่ีเกิดขึน้ภายในเคร่ือง HTSC มีเพียงปฏิกิริยาเดียว คือ 

2 2 2CO H O CO H        (3-8) 

 โดยเคร่ือง HTSC เป็นเคร่ืองปฏิกรณ์แบบแพคเบดท่ีเป็น adiabatic 

สมดลุโมล : i
i

dF
r

dW
       ;  i = ชนิดของสาร , j = ลําดบัของสมการ (3-17) 

สมดลุพลงังาน : 
1

( )( ( ))

i

A Rx
m

i P
i

r H TdT

dW FC


 



  ; base component A  = CO  (3-24) 

ความดนัลดคร่อม : 
0 02

T

T

Fdy T

dw y F T


            ;  

0

P
y

P
  (3-21) 

เม่ือ 0

0

2

(1 )c sA P


 



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และ 0 3
0

(1 ) 150(1 )
1.75s

c P s P

G
G

g D D

   
  

  
  

 
  

อตัราการเกิดปฏิกิริยา :   

2 2

2 2

2

(3 8) 0.36 0.09
,(3 8) (3 8)

,(3 8)

1
exp 1HTS

HTS HTS

CO H
CO CO CO H

eq CO H O

E P P
r A P P P

RT K P P
  

 


  
         

 (3-16) 

ปริมาณสารสมัพนัธ์ : 
1

m

T i
i

F F


  (3-19) 

   0
0

i
i

T

F T
P P y

F T

       
  

          ;  
0

P
y

P
  (3-20) 

4.2.3 การจําลองเคร่ืองดดูซบัแบบความดนัสลบั (PSA) 

 ก๊าซท่ีออกจากเคร่ือง HTSC จะถกูลดอณุหภมูิด้วยเคร่ืองทําความเย็น (E34) จนอณุหภมูิ

อยู่ท่ีประมาณ 166 องศาเซลเซียส ก่อนสง่เข้าเคร่ืองควบแน่นท่ีมีขนาดเส้นผ่านศนูย์กลางของถงั 

0.273 เมตร สงู 1.3 เมตร เพ่ือแยกนํา้ออกจากก๊าซอ่ืนๆ โดยลดอณุหภมูิลงอยู่ท่ีประมาณ 40  

องศาเซลเซียส ด้วยนํา้หลอ่เย็น และความดนัขาออกอยู่ท่ี 1.57 MPa โดยก๊าซท่ีได้จะถกูสง่เข้าตวั

แบง่เพ่ือแยกก๊าซออกเป็นสายรีไซเคิลประมาณ 1.23 เปอร์เซ็นต์ของปริมาณก๊าซทัง้หมด และก๊าซ

ท่ีเหลือจะถกูสง่เข้าเคร่ืองดดูซบัแบบความดนัสลบั ซึง่ถกูจําลองเหมือนกลอ่งดําด้วยประสิทธิภาพ

ในการแยกก๊าซไฮโดรเจน 71.52 เปอร์เซ็นต์ ซึง่เป็นประสิทธิภาพเฉลี่ยท่ีได้จากกําลงัการผลิต 40, 

50, 60, 70 และ 80 เปอร์เซ็นต์ ก๊าซไฮโดรเจนท่ีได้มีความบริสทุธ์ิ 99.9 เปอร์เซ็นต์ ท่ีอณุหภมูิ

ประมาณ 40 องศาเซลเซียส ความดนั 1.47 MPa สว่นก๊าซท่ีเหลือ (PSA off-gas) จะนํากลบัไป

รวมกบัเชือ้เพลิงจากภายนอก (แอลพีจี) เพ่ือใช้เผาไหม้ในเคร่ืองรีฟอร์มท่ีมีประสิทธิภาพการรับ

พลงังานอยู่ท่ี 62.98 เปอร์เซ็นต์ ซึ่งคิดจากประสิทธิภาพการรับพลงังานเฉล่ียท่ีได้จากกําลงัการ

ผลติ 40, 50, 60, 70 และ 80 เปอร์เซน็ต์ โดย 

ประสทิธิภาพการรับพลงังานของเคร่ืองรีฟอร์ม (%) =  
100reformer

total

Q

Q
   (4-1) 

พลงังานจากเชือ้เพลงิภายนอก ( ,ext fuelQ ) = total off gasQ Q     (4-2) 

เม่ือ 
reformerQ  = พลงังานท่ีใช้ในเคร่ืองรีฟอร์ม (kW) 
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,ext fuelQ  = พลงังานเชือ้เพลงิจากภายนอก (kW) 

 
off gasQ   = พลงังานเชือ้เพลงิจาก PSA off-gas (kW) 

 
totalQ  = พลงังานทัง้หมดท่ีได้จาก PSA off-gas และเชือ้เพลงิแอลพีจี (kW) 

4.3 ผลการจาํลองการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ใน

อุตสาหกรรมด้วยโปรแกรมไฮซสิ (HYSYS) 

 จากการจําลองการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ใน

อตุสาหกรรมด้วยโปรแกรมไฮซิส (HYSYS) ดงัรายละเอียดตามท่ีกลา่วไว้ในหวัข้อ 4.2 ซึง่ผลการ

จําลองกระบวนการท่ีอตัราการไหลของสายป้อน (ก๊าซแอลพีจี และสายรีไซเคิล) 1.349 กิโลกรัม-

โมลตอ่ชัว่โมง (กําลงัการผลิต 100 เปอร์เซ็นต์) แสดงดงัโปรไฟล์อตัราการไหลขององค์ประกอบ

ตา่งๆ และโปรไฟล์อณุหภมูิของเคร่ืองรีฟอร์มและเคร่ือง HTSC ดงัรูปท่ี 4.3 - 4.5 (เน่ืองจากเคร่ือง 

รีฟอร์มจําลองแบบ isothermal จึงมีเพียงโปรไฟล์อตัราการไหลเท่านัน้) และผลการจําลองถกูใช้

เปรียบเทียบกบัข้อมลูองค์ประกอบของแตล่ะสายท่ีได้จากอตุสาหกรรมจริง แสดงดงัตารางท่ี 4.3 

Weight of catalyst (kg)
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รูปที่ 4.3 โปรไฟล์อตัราการไหลขององค์ประกอบตา่งๆในเคร่ืองรีฟอร์ม เทียบกบันํา้หนกัของตวัเร่ง

ปฏิกิริยา 
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Weight of catalyst (kg)
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รูปที่ 4.4 โปรไฟล์อณุหภมูิในเคร่ือง HTSC เทียบกบันํา้หนกัของตวัเร่งปฏิกิริยา 

Weight of catalyst (kg)
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รูปที่ 4.5 โปรไฟล์อตัราการไหลขององค์ประกอบตา่งๆในเคร่ือง HTSC เทียบกบันํา้หนกัของตวัเร่ง

ปฏิกิริยา 
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ตารางที่ 4.3 ผลเปรียบเทียบองค์ประกอบระหว่างกระบวนการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจาก

อุตสาหกรรมกับการจําลองกระบวนการด้วยโปรแกรมไฮซิสท่ีอัตราการไหลของ 

สายป้อน 1.349 กิโลกรัมโมลตอ่ชัว่โมง (กําลงัการผลติ 100 เปอร์เซน็ต์)  

Stream 
Industrial 

Data 

HYSYS  

Result 

Difference 

(%) 

Reformer Inlet    

Reformer Inlet Temperature (oC) 400.0 400.0 0 

Reformer Inlet Pressure (MPa) 1.76 1.76 0 

Reformer Inlet Molar Flow of Hydrogen 

(kgmole/h) 

0.143 0.147 2.80 

Reformer Inlet Molar Flow of Carbon monoxide 

(kgmole/h) 

0.005 0.004 18 

Reformer Inlet Molar Flow of Carbon dioxide 

(kgmole/h) 

0.041 0.042 2.44 

Reformer Inlet Molar Flow of Methane (kgmole/h) 0.003 0.002 30 

Reformer Inlet Molar Flow of Propane (kgmole/h) 0.719 0.728 1.25 

Reformer Inlet Molar Flow of n-Butane 

(kgmole/h) 

0.421 0.425 0.95 

Reformer Inlet Molar Flow of Steam (kgmole/h) 19.548 19.548 0 

Reformer Inlet Total Molar Flow (kgmole/h) 20.880 20.90 0.10 

Reformer Outlet    

Reformer Outlet Temperature (oC) 843.3 843.3 0 

Reformer Outlet Pressure (MPa) 1.68 1.68 0 

Reformer Outlet Molar Flow of Hydrogen 

(kgmole/h) 

10.439 10.482 0.41 

Reformer Outlet Molar Flow of Carbon monoxide 1.705 1.820 6.75 
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Stream 
Industrial 

Data 

HYSYS  

Result 

Difference 

(%) 

(kgmole/h) 

Reformer Outlet Molar Flow of Carbon dioxide 

(kgmole/h) 

2.028 1.947 3.97 

Reformer Outlet Molar Flow of Methane 

(kgmole/h) 

0.222 0.169 23.87 

Reformer Outlet Molar Flow of Propane 

(kgmole/h) 

0 0 0 

Reformer Outlet Molar Flow of n-Butane 

(kgmole/h) 

0 0 0 

Reformer Outlet Molar Flow of Steam (kgmole/h) 13.873 13.922 0.35 

Reformer Outlet Total Molar Flow (kgmole/h) 28.266 28.339 0.26 

High Temperature Shift Converter Inlet    

HTSC Inlet Temperature (oC) 370.0 370.0 0 

HTSC Inlet Pressure (MPa) 1.66 1.66 0 

HTSC Inlet Molar Flow of Hydrogen (kgmole/h) 10.439 10.482 0.41 

HTSC Inlet Molar Flow of Carbon monoxide 

(kgmole/h) 

1.705 1.820 6.75 

HTSC Inlet Molar Flow of Carbon dioxide 

(kgmole/h) 

2.028 1.947 3.97 

HTSC Inlet Molar Flow of Methane (kgmole/h) 0.222 0.169 23.87 

HTSC Inlet Molar Flow of Steam (kgmole/h) 14.415 14.464 0.34 

HTSC Inlet Total Molar Flow (kgmole/h) 28.809 28.881 0.25 

High Temperature Shift Converter Outlet    

HTSC Outlet Temperature (oC) 418.2 426.4 1.96 
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Stream 
Industrial 

Data 

HYSYS  

Result 

Difference 

(%) 

HTSC Outlet Pressure (MPa) 1.63 1.63 0 

HTSC Outlet Molar Flow of Hydrogen (kgmole/h) 11.752 11.969 1.85 

HTSC Outlet Molar Flow of Carbon monoxide 

(kgmole/h) 

0.393 0.333 15.27 

HTSC Outlet Molar Flow of Carbon dioxide 

(kgmole/h) 

3.340 3.434 2.81 

HTSC Outlet Molar Flow of Methane (kgmole/h) 0.222 0.169 23.87 

HTSC Outlet Molar Flow of Steam (kgmole/h) 13.103 12.977 0.96 

HTSC Outlet Total Molar Flow (kgmole/h) 28.809 28.881 0.25 

Pressure Swing Adsorption Inlet    

PSA Inlet Temperature (oC) 40.0 40.0 0 

PSA Inlet Pressure (MPa) 1.57 1.57 0 

PSA Inlet Molar Flow of Hydrogen (kgmole/h) 11.605 11.821 1.86 

PSA Inlet Molar Flow of Carbon monoxide 

(kgmole/h) 

0.388 0.329 15.21 

PSA Inlet Molar Flow of Carbon dioxide 

(kgmole/h) 

3.282 3.377 2.90 

PSA Inlet Molar Flow of Methane (kgmole/h) 0.219 0.167 23.74 

PSA Inlet Molar Flow of Steam (kgmole/h) 0.074 0.082 10.81 

PSA Inlet Total Molar Flow (kgmole/h) 15.568 15.776 1.34 

Pressure Swing Adsorption Outlet    

PSA Top Temperature (oC) 40.0 38.1 4.75 

PSA Top Pressure (MPa) 1.47 1.47 0 

PSA Top Molar Flow of Hydrogen (kgmole/h) 8.924 9.090 1.86 
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Stream 
Industrial 

Data 

HYSYS  

Result 

Difference 

(%) 

PSA Top Molar Flow of Carbon monoxide 

(kgmole/h) 

0 0 0 

PSA Top Molar Flow of Carbon dioxide 

(kgmole/h) 

0 0 0 

PSA Top Molar Flow of Methane (kgmole/h) 0 0 0 

PSA Off gas Temperature (oC) 40.0 38.1 4.75 

PSA Off gas Pressure (MPa) 0.02 0.02 0 

PSA Off gas Molar Flow of Hydrogen (kgmole/h) 2.681 2.731 1.87 

PSA Off gas Molar Flow of Carbon monoxide 

(kgmole/h) 

0.388 0.329 15.21 

PSA Off gas Molar Flow of Carbon dioxide 

(kgmole/h) 

3.282 3.377 2.90 

PSA Off gas Molar Flow of Methane (kgmole/h) 0.219 0.167 23.74 

PSA Off gas Molar Flow of Steam (kgmole/h) 0.074 0.082 10.81 

PSA Off gas Total Molar Flow (kgmole/h) 6.644 6.686 0.63 

Recycle    

Recycle Temperature (oC) 40.0 40.0 0 

Recycle Pressure (MPa) 1.57 1.57 0 

Recycle Molar Flow of Hydrogen (kgmole/h) 0.144 0.147 2.08 

Recycle Molar Flow of Carbon monoxide 

(kgmole/h) 

0.005 0.004 18 

Recycle Molar Flow of Carbon dioxide 

(kgmole/h) 

0.041 0.042 2.44 

Recycle Molar Flow of Methane (kgmole/h) 0.003 0.002 30 
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Stream 
Industrial 

Data 

HYSYS  

Result 

Difference 

(%) 

Recycle Total Molar Flow (kgmole/h) 0.193 0.196 1.55 

หมายเหต ุ

 Industrial Data คือ ข้อมลูท่ีได้จากกระบวนการผลติก๊าซไฮโดรเจนจากอตุสาหกรรมจริง 

 HYSYS Result คือ ผลของการจําลองกระบวนการผลติก๊าซไฮโดรเจนโดยโปรแกรมไฮซสิ 

 Difference (%) คือ เปอร์เซ็นต์ความแตกต่างระหว่าง Industrial Data กบั HYSYS 

Result 

โดย Industrial Data - HYSYS Result
Difference (%)= ×100

Industrial Data
 

 

จากนัน้ได้จําลองกระบวนการท่ีกําลังการผลิตส่วนใหญ่ท่ีเกิดขึน้ในปัจจุบันของ

อตุสาหกรรมจริง ได้แก่ กําลงัการผลิต 40, 50, 60, 70 และ 80 เปอร์เซ็นต์ หรือท่ีอตัราการไหลของ

สายป้อน 0.5354, 0.6737, 0.8080, 0.9432 และ 1.0770 กิโลกรัมโมลตอ่ชัว่โมง ตามลําดบั (ท่ี

กําลงัการผลิตดงักล่าว ข้อมลูจากอุตสาหกรรมไม่สามารถอธิบายถึงองค์ประกอบของสารแต่ละ

สายได้) สภาวะดําเนินงานจากอตุสาหกรรมท่ีใช้ในการสร้างแบบจําลอง แสดงดงัตารางท่ี 4.4 และ

ผลการจําลองท่ีได้จะถกูเปรียบเทียบกบัข้อมลูท่ีได้จากอตุสาหกรรมจริง แสดงดงัตารางท่ี 4.5 - 4.9 

ซึง่อตัราการผลิตก๊าซไฮโดรเจน และอตัราของ PSA off-gas ท่ีเกิดขึน้จากการจําลองมีคา่ความ

คลาดเคลื่อนสงูสดุอยูท่ี่ 4.88 และ 9.41 เปอร์เซน็ต์ ตามลําดบั ท่ีกําลงัการผลิต 40 เปอร์เซ็นต์ โดย

อณุหภมูิท่ีออกจากเคร่ือง HTSC มีคา่ความคลาดเคลื่อนสงูสดุอยู่ท่ี 3.16 เปอร์เซ็นต์ ท่ีกําลงัการ

ผลิต 80 เปอร์เซ็นต์ และพบว่าอตัราการป้อนเชือ้เพลิงภายนอกท่ีกําลงัการผลิต 50 และ 80 

เปอร์เซ็นต์ มีค่าความคลาดเคลื่อนอยู่ท่ี 12.20 และ 25.99 เปอร์เซ็นต์ ตามลําดบั นบัว่าเป็นค่า

ความคลาดเคล่ือนท่ีสงู (มากกว่า 10 เปอร์เซ็นต์) เน่ืองจากปริมาณและองค์ประกอบของ PSA  

off-gas ท่ีเกิดขึน้มีสดัส่วนแตกต่างกัน ทําให้ค่าพลงังานมีความแตกต่างกับสภาวะจริง และ

ประสิทธิภาพการรับพลงังานของเคร่ืองรีฟอร์มท่ีใช้ในการจําลองเป็นค่าเฉลี่ยท่ีได้จากกําลงัการ

ผลิตทัง้หมด ส่งผลให้อตัราการป้อนเชือ้เพลิงภายนอกเกิดความคลาดเคล่ือนได้ จากตารางท่ี 4.3 

และ 4.5 – 4.9 แสดงให้เห็นว่าความคลาดเคล่ือนท่ีเกิดขึน้จากการจําลองเป็นคา่ท่ีสามารถยอมรับ
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ได้ เน่ืองจากปริมาณและองค์ประกอบของสารในแต่ละสายมีความแตกต่างจากข้อมูลท่ีได้จาก

อตุสาหกรรมจริงเพียงเล็กน้อย ดงันัน้แบบจําลองท่ีพฒันาด้วยโปรแกรมไฮซีส (HYSYS) สามารถ

ใช้วิเคราะห์แทนกระบวนการจริงได้ แม้ว่าฟังก์ชนัวตัถุประสงค์จะขึน้กับอตัราการป้อนเชือ้เพลิง

ภายนอก แต่เม่ือพิจารณาแบบจําลองท่ีมีค่าความคลาดเคล่ือนสงูในการประมาณค่าอตัราการ

ป้อนเชือ้เพลิงภายนอก พบว่าความคลาดเคล่ือนมีทิศทางเป็นบวก กล่าวคือการประมาณค่าจาก

แบบจําลองจะให้ค่าท่ีมากกว่าอตัราการป้อนเชือ้เพลิงภายนอกในกระบวนการจริง ดงันัน้ในการ 

ออปตไิมซ์เพ่ือหาสภาวะดําเนินงานซึง่ทําให้ต้นทนุต่ําสดุสามารถใช้แบบจําลองท่ีพฒันาขึน้ได้ 

ตารางที่ 4.4 สภาวะดําเนินงานจากอุตสาหกรรมท่ีใช้ในการสร้างแบบจําลองการผลิตก๊าซ

ไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ท่ีกําลงัการผลติตา่งๆ 

Stream 
กาํลังการผลิต (%) 

40 50 60 70 80 

Feed Flow (kgmole/h) 0.5354 0.6737 0.8080 0.9432 1.0770 

Feed Hot Temperature (oC) 94.0 128.3 141.4 157.3 165.6 

Feed Hot Pressure (MPa) 1.85 1.85 1.85 1.85 1.85 

Process Steam Flow (kgmole/h) 7.78 9.82 11.77 13.74 15.71 

Process Steam Temperature (oC) 214.1 214.1 214.1 214.1 214.1 

Process Steam Pressure (MPa) 1.96 1.96 1.96 1.96 1.96 

Reformer (isothermal reactor)      

Reformer Inlet Temperature (oC) 414.7 412.3 410.3 406.7 405.3 

Reformer Inlet Pressure (MPa) 1.76 1.76 1.76 1.76 1.76 

Reformer Outlet Temperature (oC) 807.1 811.6 811.6 815.0 820.0 

Reformer Outlet Pressure (MPa) 1.68 1.68 1.68 1.68 1.68 

HTSC (adiabatic reactor)      

HTSC Inlet Temperature (oC) 323.0 332.8 338.7 343.7 347.5 

HTSC Inlet Pressure (MPa) 1.66 1.66 1.66 1.66 1.66 

HTSC Outlet Pressure (MPa) 1.63 1.63 1.63 1.63 1.63 
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Stream 
กาํลังการผลิต (%) 

40 50 60 70 80 

Condenser      

Condenser Outlet Temperature (oC) 36.0 36.0 36.0 36.0 36.0 

Condenser Outlet Pressure (MPa) 1.57 1.57 1.57 1.57 1.57 

Condensate Temperature (oC) 36.0 36.0 36.0 36.0 36.0 

Condensate Pressure (MPa) 1.57 1.57 1.57 1.57 1.57 

Tee      

Recycle Flow (kgmole/h) 0.1785 0.1785 0.1785 0.1785 0.1785 

PSA      

Hydrogen Product Temperature (oC) 29.1 30.2 29.8 30.5 28.8 

Hydrogen Product Pressure (MPa) 1.47 1.47 1.47 1.47 1.47 

PSA Off-gas Temperature (oC) 29.1 30.2 29.8 30.5 28.8 

PSA Off-gas Pressure (MPa) 0.02 0.02 0.02 0.02 0.02 

 

ตารางที่ 4.5 ผลเปรียบเทียบระหว่างกระบวนการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากอุตสาหกรรมกับการ

จําลองกระบวนการด้วยโปรแกรมไฮซิสท่ีอัตราการไหลของสายป้อน 0.5354 

กิโลกรัมโมลตอ่ชัว่โมง (กําลงัการผลติ 40 เปอร์เซน็ต์) 

Stream Unit 
Industrial 

Data 

HYSYS  

Result 

Difference 

(%) 

Molar flow of Feed (LPG and recycle) (kgmole/h) 0.5354 0.5354 0 

Molar flow of Steam (kgmole/h) 7.776 7.776 0 

Molar flow of Hydrogen Product (kgmole/h) 2.766 2.631 4.88 

Molar flow of PSA off-gas (kgmole/h) 2.498 2.263 9.41 

Molar flow of External fuel (kgmole/h) 0.8642 0.7991 7.53 

HTSC outlet temperature (oC) 355.8 359.4 1.01 
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ตารางที่ 4.6 ผลเปรียบเทียบระหว่างกระบวนการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากอุตสาหกรรมกับการ

จําลองกระบวนการด้วยโปรแกรมไฮซิสท่ีอัตราการไหลของสายป้อน 0.6737 

กิโลกรัมโมลตอ่ชัว่โมง (กําลงัการผลติ 50 เปอร์เซน็ต์) 

Stream Unit 
Industrial 

Data 

HYSYS  

Result 

Difference 

(%) 

Molar flow of Feed (LPG and recycle) (kgmole/h) 0.6737 0.6737 0 

Molar flow of Steam (kgmole/h) 9.824 9.824 0 

Molar flow of Hydrogen Product (kgmole/h) 3.735 3.627 2.89 

Molar flow of PSA off-gas (kgmole/h) 3.234 3.132 3.15 

Molar flow of External fuel (kgmole/h) 1.028 0.9026 12.20 

HTSC outlet temperature (oC) 369.7 376.2 1.76 

 

ตารางที่ 4.7 ผลเปรียบเทียบระหว่างกระบวนการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากอุตสาหกรรมกับการ

จําลองกระบวนการด้วยโปรแกรมไฮซิสท่ีอัตราการไหลของสายป้อน 0.8080 

กิโลกรัมโมลตอ่ชัว่โมง (กําลงัการผลติ 60 เปอร์เซน็ต์) 

Stream Unit 
Industrial 

Data 

HYSYS  

Result 

Difference 

(%) 

Molar flow of Feed (LPG and recycle) (kgmole/h) 0.808 0.808 0 

Molar flow of Steam (kgmole/h) 11.77 11.77 0 

Molar flow of Hydrogen Product (kgmole/h) 4.560 4.561 0.02 

Molar flow of PSA off-gas (kgmole/h) 3.987 3.962 0.63 

Molar flow of External fuel (kgmole/h) 1.032 1.003 2.81 

HTSC outlet temperature (oC) 376 385.3 2.47 
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ตารางที่ 4.8 ผลเปรียบเทียบระหว่างกระบวนการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากอุตสาหกรรมกับการ

จําลองกระบวนการด้วยโปรแกรมไฮซิสท่ีอัตราการไหลของสายป้อน 0.9432 

กิโลกรัมโมลตอ่ชัว่โมง (กําลงัการผลติ 70 เปอร์เซน็ต์) 

Stream Unit 
Industrial 

Data 

HYSYS  

Result 

Difference 

(%) 

Molar flow of Feed (LPG and recycle) (kgmole/h) 0.9432 0.9432 0 

Molar flow of Steam (kgmole/h) 13.74 13.74 0 

Molar flow of Hydrogen Product (kgmole/h) 5.501 5.518 0.31 

Molar flow of PSA off-gas (kgmole/h) 4.738 4.805 1.41 

Molar flow of External fuel (kgmole/h) 1.085 1.183 9.03 

HTSC outlet temperature (oC) 383.2 392.9 2.53 

 

ตารางที่ 4.9 ผลเปรียบเทียบระหว่างกระบวนการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากอตุสาหกรรมกบัการ

จําลองกระบวนการด้วยโปรแกรมไฮซิสท่ีอัตราการไหลของสายป้อน 1.0770 

กิโลกรัมโมลตอ่ชัว่โมง (กําลงัการผลติ 80 เปอร์เซน็ต์) 

Stream Unit 
Industrial 

Data 

HYSYS  

Result 

Difference 

(%) 

Molar flow of Feed (LPG and recycle) (kgmole/h) 1.077 1.077 0 

Molar flow of Steam (kgmole/h) 15.71 15.71 0 

Molar flow of Hydrogen Product (kgmole/h) 6.425 6.484 0.92 

Molar flow of PSA off-gas (kgmole/h) 5.358 5.648 5.41 

Molar flow of External fuel (kgmole/h) 1.116 1.406 25.99 

HTSC outlet temperature (oC) 386.6 398.8 3.16 

 



บทที่ 5 

กรณีศกึษา 

 การศกึษาแบบจําลองของการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วย

ไอนํา้ในอตุสาหกรรมท่ีได้แบง่เป็น 2 กรณี โดยกรณีแรกศกึษาถึงผลกระทบจากการเปล่ียนแปลง

เง่ือนไขของตวัแปรดําเนินการตอ่ปริมาณก๊าซไฮโดรเจนท่ีผลิตได้ ทําให้มีความเข้าใจถึงผลกระทบ

จากตวัแปรดําเนินการแตล่ะตวัอย่างชดัเจน กรณีท่ีสองมีจดุประสงค์เพ่ือหาสภาวะท่ีดีท่ีสดุในการ

ดําเนินงานเพ่ือทําให้ต้นทุนในการผลิตต่ําสุด โดยใช้การออปติไมซ์เพ่ือหาเง่ือนไขท่ีเหมาะสม

สําหรับตวัแปรดําเนินการท่ีมีอยู ่ซึง่มีรายละเอียดการศกึษา ดงันี ้

5.1 ผลการศึกษาผลกระทบของตวัแปรดาํเนินการในกระบวนการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจาก

แบบจาํลอง 

 จากการนําแบบจําลองกระบวนการผลติก๊าซไฮโดรเจนท่ีได้มาทําการศกึษาผลกระทบของ

ตวัแปรดําเนินการ 2 ชนิด คือ อตัราการป้อนไอนํา้เข้าสู่กระบวนการ และอณุหภมูิภายในเคร่ือง     

รีฟอร์ม ท่ีส่งผลต่อปริมาณก๊าซไฮโดรเจนท่ีผลิตได้ ซึ่งการปรับเปลี่ยนตวัแปรดําเนินการจะอยู่ใน

ขอบเขตของการดําเนินงานท่ีสภาวะปกตท่ีิใช้อยูใ่นปัจจบุนัของอตุสาหกรรม ดงันี ้

 อตัราการป้อนไอนํา้เข้าสูก่ระบวนการตัง้แต ่9.71 – 19.42 กิโลกรัมโมลตอ่ชัว่โมง 

 อณุหภมูิภายในเคร่ืองรีฟอร์มตัง้แต ่700 – 850 องศาเซลเซียส 

โดยการศึกษาผลกระทบจากตวัแปรดําเนินการดงักล่าวทําท่ีกําลงัการผลิตส่วนใหญ่ท่ี  

เกิดขึน้ในอตุสาหกรรม ได้แก่ กําลงัการผลิต 40, 50, 60, 70 และ 80 เปอร์เซ็นต์ หรือท่ีอตัราการ

ไหลของสายป้อน 0.5354, 0.6737, 0.8080, 0.9432 และ 1.0770 กิโลกรัมโมลต่อชัว่โมง 

ตามลําดบั โดยผลการศกึษาแสดงดงัรูปท่ี 5.1 – 5.5 ซึง่กระทําภายใต้เง่ือนไข ดงันี ้

 อณุหภมูิ ความดนั และอตัราการไหลของสายป้อนคงท่ี 

 ความดนัลดคร่อม (Pressure drop) ของแตล่ะอปุกรณ์คงท่ี 

 อณุหภมูิ และความดนัขาเข้าเคร่ืองรีฟอร์ม และเคร่ือง HTSC คงท่ี 

 อตัราการไหลของการรีไซเคลิคงท่ี 

 ผลติภณัฑ์ท่ีได้มีอณุหภมูิ และความดนัคงท่ี 
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รูปที่ 5.1 ผลกระทบของอุณหภูมิในเคร่ืองรีฟอร์ม และอตัราการป้อนไอนํา้เทียบกบัปริมาณก๊าซ

ไฮโดรเจนท่ีอตัราการไหลของสายป้อน 0.5354 กิโลกรัมโมลตอ่ชัว่โมง (กําลงัการผลิต 

40 เปอร์เซน็ต์) 

 

รูปที่ 5.2 ผลกระทบของอุณหภูมิในเคร่ืองรีฟอร์ม และอตัราการป้อนไอนํา้เทียบกบัปริมาณก๊าซ

ไฮโดรเจนท่ีอตัราการไหลของสายป้อน 0.6737 กิโลกรัมโมลตอ่ชัว่โมง (กําลงัการผลิต 

50 เปอร์เซน็ต์) 
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รูปที่ 5.3 ผลกระทบของอุณหภูมิในเคร่ืองรีฟอร์ม และอตัราการป้อนไอนํา้เทียบกบัปริมาณก๊าซ

ไฮโดรเจนท่ีอตัราการไหลของสายป้อน 0.8080 กิโลกรัมโมลตอ่ชัว่โมง (กําลงัการผลิต 

60 เปอร์เซน็ต์) 

 

รูปที่ 5.4 ผลกระทบของอุณหภูมิในเคร่ืองรีฟอร์ม และอตัราการป้อนไอนํา้เทียบกบัปริมาณก๊าซ

ไฮโดรเจนท่ีอตัราการไหลของสายป้อน 0.9432 กิโลกรัมโมลตอ่ชัว่โมง (กําลงัการผลิต 

70 เปอร์เซน็ต์) 
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รูปที่ 5.5 ผลกระทบของอุณหภูมิในเคร่ืองรีฟอร์ม และอตัราการป้อนไอนํา้เทียบกบัปริมาณก๊าซ

ไฮโดรเจนท่ีอตัราการไหลของสายป้อน 1.0770 กิโลกรัมโมลตอ่ชัว่โมง (กําลงัการผลิต 

80 เปอร์เซน็ต์) 

 จากรูปท่ี 5.1 – 5.5 แสดงแนวโน้มของปริมาณก๊าซไฮโดรเจนท่ีเกิดขึน้จากการ

เปล่ียนแปลงอุณหภูมิในเคร่ืองรีฟอร์ม และอตัราการป้อนไอนํา้เข้าสู่กระบวนการ จะเห็นว่าทุก

อตัราการไหลของสายป้อน ปริมาณของก๊าซไฮโดรเจนมีแนวโน้มเพิ่มขึน้ เน่ืองจากปฏิกิริยาหลกั  

ในการผลิตก๊าซไฮโดรเจนท่ีเกิดขึน้ภายในเคร่ืองรีฟอร์มมาจากปฏิกิริยารีฟอร์มมิง ซึง่เป็นปฏิกิริยา

ดดูความร้อน เม่ือดําเนินงานท่ีอณุหภมูิสงูจงึทําให้ได้ผลติภณัฑ์มากขึน้ และทําให้ได้ก๊าซไฮโดรเจน

มากขึน้ด้วย ขณะท่ีในเคร่ือง HTSC เกิดปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต์เพียงปฏิกิริยาเดียว ซึ่งเป็น

ปฏิกิริยาคายความร้อน เม่ือดําเนินงานท่ีอณุหภมูิต่ําจะทําให้ได้ผลิตภณัฑ์มากขึน้ ดงันัน้สภาวะ

ดําเนินงานท่ีใช้ในกระบวนการสําหรับเคร่ืองรีฟอร์มควรจะดําเนินงานท่ีอุณหภูมิสูง และเคร่ือง 

HTSC ควรจะดําเนินงานท่ีอณุหภมูิต่ําเท่าท่ีเป็นไปได้ เพ่ือทําให้ได้ก๊าซไฮโดรเจนมากขึน้ 

การป้อนไอนํา้สู่เข้ากระบวนการมากเกินพอ (มากกว่าจํานวนโมลในสดัส่วนปริมาณสาร

สมัพนัธ์ตามปฏิกิริยาเคมี) สามารถช่วยป้องกนัการสะสมของคาร์บอนบนตวัเร่งปฏิกิริยาได้ และ

เม่ืออตัราการป้อนไอนํา้เพิ่มขึน้ยงัช่วยส่งเสริมการเกิดปฏิกิริยารีฟอร์มมิง และปฏิกิริยาวอเตอร์

แก๊สชิฟต์ ซึง่จะทําให้คา่การเปล่ียนแปลง (Conversion) ของสารประกอบไฮโดรคาร์บอน และก๊าซ



56 

คาร์บอนมอนอกไซด์สูงขึน้ ดงันัน้ควรจะดําเนินงานท่ีอัตราการป้อนไอนํา้สูง เพ่ือทําให้ได้ก๊าซ

ไฮโดรเจนมากขึน้ 

5.2 ผลการหาสภาวะดําเนินงานที่ เหมาะสมสําหรับการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจาก

กระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ 

 จากผลการศึกษาตวัแปรดําเนินการ เม่ือเราพิจารณาการผลิตก๊าซไฮโดรเจนท่ีปริมาณ

เท่ากนัจะเห็นว่ามีสภาวะดําเนินงานแตกตา่งกนัหลายคา่ ซึง่สภาวะท่ีใช้ดําเนินงานแตล่ะคา่ก็จะมี

ต้นทนุในการผลติแตกตา่งกนั แสดงให้ถึงความเป็นไปได้ในการหาสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสมท่ี

ทําให้ต้นทนุในการผลติก๊าซไฮโดรเจนต่ําสดุ ภายใต้ข้อจํากดัตา่งๆของระบบ 

5.2.1 การกําหนดปัญหาของการออปตไิมซ์ 

 ปัญหาการออปติไมซ์จะทําท่ีอัตราการไหลของสายป้อนท่ีให้แก่ระบบคงท่ี ในทาง

เศรษฐศาสตร์การดําเนินการของผลิตก๊าซไฮโดรเจนภายใต้เง่ือนไขดงักลา่วขึน้อยู่กบั 3 ปัจจยัหลกั 

คือ ค่าใช้จ่ายของวตัถดุิบ ค่าใช้จ่ายของเชือ้เพลิงท่ีป้อนแก่ระบบ และค่าใช้จ่ายของนํา้หล่อเย็น 

(ราคาวตัถดุิบและอรรถประโยชน์ แสดงในภาคผนวก ก ตารางท่ี ก-3) ซึง่ปัจจยัเหลา่นีถ้กูนํามาใช้

กําหนดเป็นฟังก์ชนัวตัถปุระสงค์สําหรับการออปตไิมซ์ เพ่ือหาสภาวะในการดําเนินงานท่ีเหมาะสม

ท่ีทําให้ต้นทนุในการผลติก๊าซไฮโดรเจนต่ําสดุ โดยปัญหาการออปตไิมซ์สามารถเขียนได้ดงันี ้

Min    Total costs = Raw material costs + Operating costs     (5-1) 

Subject to 

FH2,industrial = FH2,desired       (5-2) 

S/C ≥ 3        (5-3) 

Qext,fuel > 0        (5-4) 

[yH2O/yH2]HTSC,in ≥ 0.3       (5-5) 

THTSC,out ≤ 427 oC       (5-6) 

โดยท่ี  

 Raw material costs คือ ต้นทุนของแอลพีจี และไอนํา้ท่ีป้อนเข้าสู่กระบวนการ         

(Baht h-1) 
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 Operating costs คือ ต้นทุนของเชือ้เพลิงจากภายนอก (แอลพีจี) และนํา้หล่อเย็น    

(Baht h-1) 

 FH2,industrial คือ อตัราการผลติก๊าซไฮโดรเจนท่ีได้จากอตุสาหกรรม (kgmole h-1) 

 FH2,desired คือ อตัราการผลติก๊าซไฮโดรเจนท่ีต้องการ (kgmole h-1) 

 S/C คือ  อัตราส่วนระหว่างจํานวนโมลของไอนํา้ต่อจํานวนโมลของคาร์บอนใน

สารประกอบไฮโดรคาร์บอน 

 Qext,fuel คือ พลงังานของเชือ้เพลงิจากภายนอก (kW) 

 [yH2O/yH2]HTSC,in คือ สดัส่วนโดยโมลของไอนํา้ต่อสดัส่วนโดยโมลของไฮโดรเจนก่อน

ป้อนเข้าเคร่ือง HTSC 

 THTSC,out คือ อณุหภมูิของก๊าซท่ีออกจากเคร่ือง HTSC (oC) 

 จากสมการท่ี (5-2) เป็นการควบคมุให้อตัราการผลิตก๊าซไฮโดรเจนท่ีต้องการเท่ากบัอตัรา

การผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากอตุสาหกรรม สมการท่ี (5-3) เป็นอตัราส่วนระหว่างจํานวนโมลของ    

ไอนํา้ตอ่จํานวนโมลของคาร์บอนในสารประกอบไฮโดรคาร์บอน (S/C) ซึง่กําหนดเพ่ือหลีกเล่ียงการ

สะสมของคาร์บอนภายในเคร่ืองรีฟอร์ม สมการท่ี (5-4) ถูกกําหนดไว้เพ่ือหลีกเล่ียงสภาวะ

ดําเนินการท่ีทําให้ค่าพลังงานจากเชือ้เพลิงภายนอกติดลบ ซึ่งเกิดจากการท่ีมีสารประกอบ

ไฮโดรคาร์บอนเหลือจากการรีฟอร์มมากขึน้ ทําให้ PSA off-gas มีค่าพลงังานความร้อนมากขึน้

ตามไปด้วย ซึง่มากเกินพอท่ีจะให้กบัเคร่ืองรีฟอร์ม สมการท่ี (5-5) เป็นสดัสว่นโดยโมลของไอนํา้

ตอ่สดัสว่นโดยโมลของไฮโดรเจนก่อนเข้าเคร่ือง HTSC ซึง่ควรจะมีคา่มากกว่า 0.3 เพ่ือป้องกนัการ

ผนักลบัของปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต์เคร่ืองปฏิกรณ์ สมการท่ี (5-6) กําหนดไว้เพ่ือควบคมุให้

อณุหภมูิของก๊าซท่ีออกจากเคร่ือง HTSC เป็นไปตามข้อจํากดัของอตุสาหกรรม 

 การกําหนดปัญหาการออปติไมซ์ประกอบด้วยตวัแปรปรับ 2 ตวั คือ อณุหภมูิขาออกจาก

เคร่ืองรีฟอร์ม (Treformer,out) และอตัราการไหลของไอนํา้ท่ีป้อนสูก่ระบวนการ (FH2O) ซึง่ขอบเขตต่ําสดุ

ของอุณหภูมิขาออกจากเคร่ืองรีฟอร์มกําหนดโดยใช้ค่าอุณหภูมิสงูสดุของอุณหภูมิขาเข้าเคร่ือง    

รีฟอร์ม โดยขอบเขตสงูสดุของทัง้อณุหภมูิขาออกจากเคร่ืองรีฟอร์มและอตัราการไหลของไอนํา้ท่ี
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ป้อนสู่กระบวนการเป็นค่าสงูสดุท่ีสามารถเป็นไปได้ภายใต้ข้อจํากดัของอปุกรณ์ของกระบวนการ

ในอตุสาหกรรม ซึง่แสดงดงัสมการท่ี (5-7) และ (5-8) ตามลําดบั 

600 ≤ Treformer,out ≤ 850 oC      (5-7) 

0 < FH2O < 19.42 kgmole/h      (5-8) 

5.2.2 กรณีกระบวนการผลติก๊าซไฮโดรเจนท่ีสภาวะดําเนินงานปกต ิ(Base case) 

 จากแบบจําลองกระบวนการท่ีสร้างขึน้ถูกนํามาใช้เป็นตวัแทนของกระบวนการจริงเพ่ือ

ศึกษาถึงต้นทุนในการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ท่ีสภาวะ

ดําเนินงานปกติ ท่ีอตัราการไหลของสายป้อน 0.5354, 0.6737, 0.8080, 0.9432 และ 1.0770 

กิโลกรัมโมลตอ่ชัว่โมง (กําลงัการผลิต 40, 50, 60, 70 และ 80 เปอร์เซ็นต์ ตามลําดบั) แสดงดงั

ตารางท่ี 5.1 

ตารางที่ 5.1 ผลการศกึษากรณีกระบวนการผลติก๊าซไฮโดรเจนท่ีสภาวะดําเนินงานปกต ิ

Stream 
กาํลังการผลิต (%) 

40 50 60 70 80 

Feed Flow (kgmole/h) 0.5354 0.6737 0.8080 0.9432 1.0770 

Process Steam Flow (kgmole/h) 7.78 9.83 11.77 13.74 15.71 

S/C 6.47 5.89 5.55 5.33 5.19 

Reformer Outlet Temperature (oC) 807.1 811.6 811.6 815.0 820 

Hydrogen Product (kgmole/h) 2.63 3.63 4.56 5.52 6.48 

Reformer Heating Energy (kW) 91.34 122.9 152.4 183.8 215.8 

Condenser Cooling Energy (kW) 107.4 133.4 158.0 183.1 208.3 

External Fuel Flow (kgmole/h) 0.799 0.903 1.003 1.183 1.406 

Total Costs (Baht/h) 1296 1580 1854 2203 2589 
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5.2.3 กรณีกระบวนการผลติก๊าซไฮโดรเจนท่ีสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสม (Optimal) 

 ผลจากการปรับเปลี่ยนตวัแปรปรับ 2 ตวั ได้แก่ อณุหภมูิขาออกจากเคร่ืองรีฟอร์ม และ

อตัราการไหลของไอนํา้ท่ีป้อนสู่ระบบ เพ่ือทําต้นทุนในการผลิตก๊าซไฮโดรเจนต่ําสดุ และเป็นไป

ตามข้อจํากดัของอตุสาหกรรม ดงัท่ีได้กลา่วไว้ในหวัข้อ 5.2.1 แสดงดงัตารางท่ี 5.2 

ตารางที่ 5.2 ผลการศกึษากรณีกระบวนการผลติก๊าซไฮโดรเจนท่ีสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสม 

Stream 
กาํลังการผลิต (%) 

40 50 60 70 80 

Feed Flow (kgmole/h) 0.5354 0.6737 0.8080 0.9432 1.0770 

Process Steam Flow (kgmole/h) 5.67 7.72 9.62 11.72 13.75 

S/C 4.71 4.63 4.53 4.55 4.54 

Reformer Outlet Temperature (oC) 850 850 850 841.1 841.4 

Hydrogen Product (kgmole/h) 2.63 3.63 4.56 5.52 6.48 

Reformer Heating Energy (kW) 87.23 120.1 149.7 181.5 213.4 

Condenser Cooling Energy (kW) 77.92 103.9 127.7 154.6 180.6 

External Fuel Flow (kgmole/h) 0.559 0.772 0.901 1.114 1.339 

Total Costs (Baht/h) 1011 1396 1694 2077 2468 

 

 การเปรียบเทียบผลระหว่างการออปติไมซ์เพ่ือให้ได้สภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสมท่ีทําให้

ต้นทุนในการผลิตก๊าซไฮโดรเจนต่ําสุด  (Optimal) เทียบกับผลท่ีสภาวะดําเนินงานปกต ิ        

(Base case) ท่ีกําลงัการผลติ 40, 50, 60, 70 และ 80 เปอร์เซน็ต์ แสดงดงัรูปท่ี 5.6 - 5.12 
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รูปที่ 5.6 การเปรียบเทียบระหว่างอตัราการป้อนไอนํา้เข้าสู่กระบวนการท่ีสภาวะดําเนินงานปกต ิ

(Base case) กบัสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสม (Optimal) 

 

 จากรูปท่ี 5.6 แสดงถึงผลของอตัราการป้อนไอนํา้เข้าสูก่ระบวนการท่ีสภาวะดําเนินงานท่ี

เหมาะสมเทียบกบัสภาวะดําเนินงานปกติ โดยผลของอตัราการป้อนไอนํา้ท่ีได้สําหรับทกุกําลงัการ

ผลิตจะใช้อตัราการป้อนไอนํา้เข้าสู่กระบวนการน้อยลงจากสภาวะดําเนินงานปกติ ซึง่เม่ือคิดเป็น

อตัราส่วนระหว่างอตัราการป้อนไอนํา้ต่ออตัราการไหลของสายป้อนของกําลงัการผลิต 40, 50, 

60, 70 และ 80% อยู่ท่ี 10.59, 11.46, 11.91, 12.43 และ 12.77 ตามลําดบั ซึง่สภาวะดําเนินงาน

ปกตมีิคา่ประมาณ 14.56 โดยการลดลงของอตัราการป้อนไอนํา้เข้าสูร่ะบบ สง่ผลให้อตัราการผลติ

ก๊าซไฮโดรเจนลดลงตามไปด้วย 
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รูปที่ 5.7 การเปรียบเทียบระหว่างอุณหภูมิขาออกจากเคร่ืองรีฟอร์มท่ีสภาวะดําเนินงานปกต ิ

(Base case) กบัสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสม (Optimal) 

 

 จากรูปท่ี 5.7 แสดงถึงผลของอุณหภูมิขาออกจากเคร่ืองรีฟอร์มท่ีสภาวะดําเนินงานท่ี

เหมาะสมเทียบกบัสภาวะดําเนินงานปกต ิโดยผลของอณุหภมูิท่ีของทกุกําลงัการผลติมีคา่เฉลี่ยอยู่

ท่ี 847 องศาเซลเซียส ซึง่เพิ่มขึน้จากสภาวะดําเนินงานปกติ จากการเพิ่มขึน้ของอณุหภมูิขาออก

จากเคร่ืองรีฟอร์มส่งผลให้อตัราการผลิตก๊าซไฮโดรเจนเพ่ิมขึน้ตามไปด้วย เน่ืองจากปฏิกิริยาท่ี

เกิดขึน้ภายในเคร่ืองรีฟอร์มสว่นใหญ่เป็นปฏิกิริยาดดูความร้อน ดงันัน้เม่ือเพิ่มอณุหภมูิสงูขึน้จะทํา

ให้สารตัง้ต้นเปลี่ยนแปลงไปเป็นผลิตภณัฑ์ได้มากขึน้ ซึ่งจะช่วยชดเชยปริมาณก๊าซไฮโดรเจนท่ี

ลดลงเน่ืองจากการปรับลดอตัราการป้อนไอนํา้ลง และทําให้อตัราการผลิตก๊าซไฮโดรเจนเป็นไป

ตามท่ีกําหนดไว้ 
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รูปที่ 5.8 การเปรียบเทียบระหว่างอัตราส่วนระหว่างจํานวนโมลของไอนํา้ต่อจํานวนโมลของ

คาร์บอนในสารประกอบไฮโดรคาร์บอน (LPG) ท่ีสภาวะดําเนินงานปกติ (Base case) 

กบัสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสม (Optimal) 

 

 จากรูปท่ี 5.8 แสดงถึงผลของอตัราส่วนระหว่างจํานวนโมลของไอนํา้ต่อจํานวนโมลของ

คาร์บอนในสารประกอบไฮโดรคาร์บอน (LPG) ท่ีสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสมเทียบกับสภาวะ

ดําเนินงานปกติ โดยผลของอตัราส่วนท่ีได้สําหรับทุกกําลงัการผลิตมีค่าเฉล่ียอยู่ท่ี 4.59 ซึ่งลดลง

จากสภาวะดําเนินงานปกติท่ีมีค่าประมาณ 5.69 เน่ืองจากท่ีสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสมได้ทํา

การปรับลดอตัราการป้อนไอนํา้ลง แตค่า่ท่ีได้ยงัไมต่ํ่ากวา่ 3 ซึง่เป็นขอบเขตท่ีกําหนดไว้เพ่ือป้องกนั

การสะสมของคาร์บอนภายในเคร่ืองรีฟอร์ม [17] 
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รูปที่ 5.9 การเปรียบเทียบระหวา่งพลงังานความร้อนท่ีใช้ในเคร่ืองรีฟอร์มท่ีสภาวะดําเนินงานปกต ิ

(Base case) กบัสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสม (Optimal) 

 

รูปที่ 5.10 การเปรียบเทียบระหว่างพลงังานความเย็นท่ีใช้ในเคร่ืองควบแน่นท่ีสภาวะดําเนินงาน

ปกต ิ(Base case) กบัสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสม (Optimal) 
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รูปที่ 5.11 การเปรียบเทียบระหว่างอัตราการไหลของการป้อนเชือ้เพลิงจากภายนอกท่ีสภาวะ

ดําเนินงานปกต ิ(Base case) กบัสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสม (Optimal) 

 

 จากรูปท่ี 5.9 และ 5.10 แสดงถึงผลของการใช้พลงังานความร้อนท่ีใช้ในเคร่ืองรีฟอร์ม 

และพลงังานความเย็นท่ีใช้ในเคร่ืองควบแน่น ท่ีสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสมเทียบกับสภาวะ

ดําเนินงานปกติ โดยผลท่ีได้สําหรับทุกกําลังการผลิตจะใช้พลังงานในการดําเนินงานน้อยลง 

เน่ืองจากการลดลงของอัตราการป้อนไอนํา้เข้าสู่กระบวนการ จะเห็นได้จากการท่ีใช้พลังงาน  

ความร้อนในเคร่ืองรีฟอร์มน้อยลง แต่ยงัทําให้อณุหภมูิขาออกจากเคร่ืองรีฟอร์มท่ีได้มีอณุหภมูิสงู

ถึง 847 องศาเซลเซียส และการท่ีใช้พลงังานความร้อนน้อยลงจะสง่ผลไปถึงอตัราการไหลของการ

ป้อนเชือ้เพลิงจากภายนอกท่ีน้อยลงด้วย แสดงดงัรูปท่ี 5.11 ในทํานองเดียวกนัพลงังานความเย็น

ท่ีใช้ในระบบก็จะน้อยลงเช่นกนั 
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รูปที่ 5.12 การเปรียบเทียบระหว่างต้นทุนในการดําเนินงานทัง้หมดท่ีสภาวะดําเนินงานปกต ิ

(Base case) กบัสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสม (Optimal) 

 

 จากข้อมลูข้างต้นแสดงให้เห็นว่าสภาวะท่ีเหมาะสมของทกุๆกําลงัการผลิตจะใช้อตัราการ

ป้อนไอนํา้เข้าสู่กระบวนการน้อยลงจากสภาวะดําเนินงานปกติ ซึ่งทําให้อัตราการผลิตก๊าซ

ไฮโดรเจนลดลง แต่ทําการเพิ่มอุณหภูมิท่ีใช้ในเคร่ืองรีฟอร์มให้สงูขึน้ เพ่ือท่ีจะทําให้ได้อตัราการ

ผลติก๊าซไฮโดรเจนตามท่ีกําหนดไว้ และอยูภ่ายใต้ข้อจํากดัตา่งๆของระบบ ผลจากการปรับเปล่ียน

ตวัแปรดําเนินการดงักลา่วสามารถลดต้นทนุในการดําเนินงานลงได้ ซึง่เหตผุลหลกัมาจากการลด

อตัราการป้อนไอนํา้เข้าสู่กระบวนการลง ซึง่สง่ผลให้เคร่ืองรีฟอร์มใช้พลงังานความร้อนน้อยลงใน

การทําให้ได้อณุหภมูิตามต้องการ ทัง้ยงัสามารถทําให้อณุหภมูิท่ีใช้ในเคร่ืองรีฟอร์มสงูขึน้ได้เพ่ือทํา

ให้อตัราการผลิตก๊าซไฮโดรเจนสงูขึน้ แต่ยงัใช้พลงังานความร้อนน้อยกว่าสภาวะดําเนินงานปกต ิ

โดยสามารถช่วยประหยดัเชือ้เพลิงได้ ทํานองเดียวกันก็จะส่งผลให้การใช้นํา้หล่อเย็นในระบบ

น้อยลงตามไปด้วย 

 ผลการออปติไมซ์เพ่ือหาสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสมท่ีทําให้ต้นทุนในการผลิตก๊าซ

ไฮโดรเจนต่ําสดุท่ีกําลงัการผลิตตา่งๆ แสดงให้เห็นอย่างชดัเจนดงัรูปท่ี 5.12 ว่าสามารถลดต้นทนุ



66 

ในการดําเนินงานได้ และเพ่ือให้ง่ายต่อการนําไปใช้จริงในอุตสาหกรรมจึงเลือกดําเนินงานท่ี

อณุหภมูิภายในเคร่ืองรีฟอร์ม 850 องศาเซลเซียส และอตัราส่วนโดยโมลของไอนํา้ตอ่สายป้อนท่ี

เข้าสูก่ระบวนการท่ี 12.77 เน่ืองจากคา่ทัง้สองเป็นคา่สงูสดุท่ีไม่ทําให้อตัราการผลิตก๊าซไฮโดรเจน

ตํ่ากวา่ท่ีอตุสาหกรรมต้องการ 

 



บทที่ 6 

สรุปผลการวจิัยและข้อเสนอแนะ 

6.1 สรุปผลการวิจัย 

 การผลิตก๊าซไฮโดรเจนในอุตสาหกรรมจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ท่ี
ประกอบด้วย หน่วยรีฟอร์มด้วยไอนํา้ หน่วยเพิ่มปริมาณก๊าซไฮโดรเจน และหน่วยทําให้ก๊าซ
ไฮโดรเจนบริสทุธ์ิ ถกูจําลองด้วยโปรแกรมไฮซิส (HYSYS) โดยอาศยัข้อมลูจากอตุสาหกรรม เพ่ือ
ศกึษาและวิเคราะห์ผลกระทบของตวัแปรดําเนินการต่างๆ ประกอบด้วย อณุหภมูิในเคร่ืองรีฟอร์ม 
อัตราการป้อนไอนํา้เข้าสู่กระบวนการ และอรรถประโยชน์ เพ่ือปรับปรุงประสิทธิภาพของ
กระบวนการผลติซึง่เป็นประโยชน์อยา่งยิ่งทัง้ในด้านเศรษฐศาสตร์ ทรัพยากร และสิ่งแวดล้อม โดย
สภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสมถูกนิยามไว้บนพืน้ฐานท่ีทําให้ต้นทุนในการดําเนินงานต่ําสุด 
ประกอบด้วย คา่วตัถดุบิ เชือ้เพลงิ และนํา้หลอ่เย็น ภายใต้ข้อจํากดัตา่งๆของอตุสาหกรรม 
 แบบจําลองกระบวนการผลติก๊าซไฮโดรเจนถกูใช้ศกึษาผลกระทบของตวัแปรดําเนินการท่ี
อตัราการไหลของสายป้อนตา่งๆ โดยปรับเปล่ียนอณุหภมูใินเคร่ืองรีฟอร์มตัง้แต ่700 – 850 องศา-
เซลเซียส และอตัราการป้อนไอนํา้ตัง้แต ่9.71 – 19.42 กิโลกรัมโมลตอ่ชัว่โมง จากการศกึษาพบว่า
ปริมาณของก๊าซไฮโดรเจนมีแนวเพิ่มขึน้เม่ืออุณหภูมิในเคร่ืองรีฟอร์มและอัตราการป้อนไอนํา้
เพิ่มขึน้ ซึง่การหาสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสมอยู่บนพืน้ฐานของการผลิตท่ีทําให้ต้นทนุต่ําสดุ ผล
ท่ีได้สามารถลดต้นทุนในการดําเนินงานได้อย่างชดัเจน โดยการลดอตัราการป้อนไอนํา้และเพิ่ม
อณุหภมูิในเคร่ืองรีฟอร์มขึน้จากเดิม ซึง่คา่ท่ีสภาวะดําเนินงานท่ีเหมาะสมของกําลงัการผลิตตา่งๆ
อยูท่ี่อณุหภมูิ 850 องศาเซลเซียส และอตัราสว่นโดยโมลของไอนํา้ตอ่สายป้อน 12.77 
 งานวิจยันีส้ามารถหาสภาวะดําเนินงานท่ีมีประสิทธิภาพในการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจาก
กระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ในอตุสาหกรรม โดยสามารถลดการใช้พลงังาน ลดต้นทนุ
ในการดําเนินงาน และเพิ่มกําลงัการผลติได้ 

6.2 ข้อเสนอแนะ 
1) หาจลนศาสตร์เคมีของการผลิตก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วย     

ไอนํา้ในอตุสาหกรรมจริง เพ่ือนํามาใช้ในการจําลอง 
2) พิจารณาตวัแปรดําเนินงานอ่ืนๆ เช่น ความดนัท่ีใช้ในระบบ อุณหภูมิท่ีป้อนเข้าเคร่ือง       

รีฟอร์มและเคร่ือง Shift Converter เป็นต้น 
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ภาคผนวก ก 

ค่าพารามิเตอร์ต่างๆ 

ตารางที่ ก-1 ค่าพารามิเตอร์ต่างๆจากอุตสาหกรรมสําหรับใช้ในการสร้างแบบจําลองการผลิต
ก๊าซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมิงแอลพีจีด้วยไอนํา้ 

Reformer ค่า หน่วย 
- ความสงูของเบดภายในทอ่ 8.42 เมตร 

- เส้นผา่ศนูย์กลางภายในทอ่ 0.0983 เมตร 

- จํานวนทอ่ 3 ท่อ 

- สดัสว่นช่องวา่ง ( ) 0.689  

Catalyst data   
- เส้นผา่นศนูย์กลาง ( PD ) 15×10-3 เมตร 

- Bulk density ( b ) 980 กิโลกรัมตอ่ลกูบาศก์เมตร 

- Solid density ( s ) 3150 กิโลกรัมตอ่ลกูบาศก์เมตร 

- ความเป็นทรงกลม ( s ) 0.456  

HTS Converter   
- ความสงูของเบดภายในทอ่ 1 เมตร 

- เส้นผา่ศนูย์กลางภายในทอ่ 0.5 เมตร 

- จํานวนทอ่ 1 ท่อ 

- สดัสว่นช่องวา่ง ( ) 0.704  

Catalyst data   
- เส้นผา่ศนูย์กลาง 8.5×10-3 เมตร 

- Bulk density ( b ) 1220 กิโลกรัมตอ่ลกูบาศก์เมตร 

- Solid density ( s ) 4120 กิโลกรัมตอ่ลกูบาศก์เมตร 

- ความเป็นทรงกลม 0.843  

Condensate Separation (แนวตัง้)   
- ความสงูของถงั 1.3 เมตร 

- เส้นผา่ศนูย์กลางของถงั 0.273 เมตร 
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ตารางที่ ก-2 องค์ประกอบของแอลพีจีท่ีป้อนเข้าสูก่ระบวนการผลติก๊าซไฮโดรเจน 
องค์ประกอบ โมลเปอร์เซน็ต์ (Mole %) 

โพรเพน 63.13 
บวิเทน 36.87 

 
ตารางที่ ก-3 ราคาวตัถดุบิและอรรถประโยชน์ตา่งๆ 

อรรถประโยชน์ ราคา หน่วย 
LPG 18.5 บาทตอ่กิโลกรัม 
Process steam 1.70 บาทตอ่กิโลกรัม 
DI water (30oC) 0.013 บาทตอ่กิโลกรัม 
Cooling water (20-30oC) 2.62 × 10-7 บาทตอ่กิโลจลู 
LPG combustion 8.41 × 10-3 บาทตอ่กิโลจลู 
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ภาคผนวก ข 

ข้อมูลจากอุตสาหกรรม 

ตารางที่ ข-1 ข้อมลูจากอตุสาหกรรมที่ใช้ในการจําลองกระบวนการผลติก๊าซไฮโดรเจนของกําลงัการผลติที่ 40 % 

No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam 
Flow 

(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

1 0.5354 7.769 0.8120 807 824 801 810.67 2.793 2.472 99 416 324 359 25.4 
2 0.5309 7.769 0.7897 807 824 802 811.00 2.802 2.489 96 417 324 359 26.0 
3 0.5443 7.769 0.9369 806 824 800 810.00 2.820 2.516 95 416 323 358 29.2 
4 0.5309 7.769 0.9369 808 826 802 812.00 2.837 2.521 94 414 322 357 32.0 
5 0.5354 7.769 0.9190 808 825 802 811.67 2.824 2.543 93 414 322 355 31.6 
6 0.5354 7.769 0.8432 809 825 803 812.33 2.797 2.525 92 414 323 357 27.7 
7 0.5398 7.769 0.7897 808 823 802 811.00 2.824 2.476 91 416 324 359 27.7 
8 0.5354 7.769 0.7986 808 824 803 811.67 2.811 2.503 91 419 325 361 26.6 
9 0.5354 7.769 0.7986 807 823 802 810.67 2.815 2.503 91 419 325 360 26.7 

10 0.5354 7.825 0.8075 806 823 801 810.00 2.855 2.503 91 417 325 360 27.2 
11 0.5354 7.769 0.9770 807 823 800 810.00 2.770 2.507 91 417 325 360 27.1 
12 0.5398 7.825 0.9503 806 822 800 809.33 2.753 2.476 113 413 325 360 27.6 
13 0.5175 7.714 1.0172 805 821 798 808.00 2.748 2.503 109 417 325 360 27.0 
14 0.5309 7.769 0.8655 806 823 800 809.67 2.766 2.498 106 418 325 360 26.9 
15 0.5354 7.825 0.8521 806 823 800 809.67 2.766 2.525 103 418 325 361 26.5 



 

 

75 

No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam 
Flow 

(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

16 0.5398 7.769 1.0439 813 830 808 817.00 2.869 2.561 90 399 316 348 33.1 
17 0.5354 7.769 0.8923 803 820 800 807.67 2.770 2.498 109 415 325 360 29.7 
18 0.5354 7.769 0.8610 802 819 799 806.67 2.766 2.543 107 413 323 358 35.2 
19 0.5354 7.769 0.7986 801 820 799 806.67 2.757 2.552 104 414 323 356 39.0 
20 0.5354 7.769 0.8387 803 822 800 808.33 2.699 2.489 99 417 325 359 25.7 
21 0.5354 7.769 0.8120 800 821 798 806.33 2.748 2.485 98 415 323 357 28.8 
22 0.5354 7.769 0.7763 798 820 798 805.33 2.762 2.547 96 413 321 352 34.2 
23 0.5309 7.769 0.8521 799 820 798 805.67 2.788 2.538 96 414 322 353 36.8 
24 0.5354 7.769 0.8655 802 822 800 808.00 2.775 2.556 95 411 322 353 33.5 
25 0.5309 7.769 0.7852 802 822 800 808.00 2.708 2.552 94 415 323 355 32.4 
26 0.5398 7.769 0.7763 801 822 799 807.33 2.869 2.454 93 414 323 354 29.6 
27 0.5354 7.769 0.7852 801 822 800 807.67 2.726 2.485 92 415 324 356 28.0 
28 0.5398 7.769 0.7941 803 823 801 809.00 2.690 2.507 91 417 325 358 27.5 
29 0.5398 7.769 0.9012 803 822 800 808.33 2.712 2.498 91 417 325 359 26.9 
30 0.5354 7.769 0.9101 809 826 805 813.33 2.806 2.405 80 412 319 349 23.2 
31 0.5398 7.769 0.9235 812 828 808 816.00 2.824 2.449 77 412 321 352 24.2 
32 0.5354 7.825 0.9280 811 829 807 815.67 2.873 2.476 78 417 323 358 27.1 
33 0.5443 7.769 0.9190 811 829 806 815.33 2.820 2.489 78 416 324 359 26.9 
34 0.5354 7.769 0.9280 807 826 803 812.00 2.779 2.507 91 414 323 356 26.9 
35 0.5354 7.769 0.9146 807 826 803 812.00 2.820 2.512 91 415 323 357 29.4 



 

 

76 

No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam 
Flow 

(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

36 0.5354 7.769 0.9101 805 825 801 810.33 2.833 2.538 91 412 320 353 34.0 
37 0.5354 7.769 0.9012 804 824 801 809.67 2.837 2.530 92 412 321 351 35.2 
38 0.5398 7.769 0.9056 804 824 801 809.67 2.815 2.530 93 414 323 355 35.0 
39 0.5309 7.769 0.9056 805 824 801 810.00 2.739 2.552 93 414 322 356 34.0 
40 0.5443 7.769 0.9146 806 824 802 810.67 2.846 2.467 92 415 323 355 29.6 
41 0.5354 7.769 0.9235 808 825 804 812.33 2.793 2.507 91 417 325 359 28.6 
42 0.5398 7.769 0.9280 808 825 803 812.00 2.739 2.507 91 417 324 358 27.8 
43 0.5354 7.825 0.9146 808 825 803 812.00 2.775 2.494 91 418 325 360 27.4 
44 0.5354 7.769 0.9146 805 824 801 810.00 2.739 2.431 89 412 320 355 24.2 
45 0.5354 7.769 0.9235 805 824 801 810.00 2.704 2.472 85 411 315 339 22.9 
46 0.5398 7.769 0.9993 800 819 798 805.67 2.628 2.547 116 410 320 349 35.0 
47 0.5354 7.769 0.9904 802 821 798 807.00 2.784 2.503 112 411 320 350 35.3 
48 0.5354 7.769 1.0038 804 822 800 808.67 2.672 2.516 106 411 321 352 32.1 
49 0.5398 7.825 1.0172 808 825 803 812.00 2.735 2.498 102 413 323 354 28.6 
50 0.5354 7.769 1.0216 812 827 805 814.67 2.784 2.485 98 417 325 359 27.5 
51 0.5398 7.769 1.0350 813 828 806 815.67 2.811 2.467 95 417 325 360 26.9 
52 0.5354 7.769 0.8878 813 829 807 816.33 2.855 2.472 93 417 325 360 26.8 
53 0.5354 7.825 0.9413 810 828 805 814.33 2.869 2.480 92 414 323 358 26.8 
54 0.5354 7.769 0.9235 808 827 804 813.00 2.775 2.480 91 413 322 355 27.0 
55 0.5309 7.769 0.7941 806 822 803 810.33 2.748 2.463 90 418 325 358 24.7 



 

 

77 

No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam 
Flow 

(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

56 0.5354 7.769 0.7852 803 822 800 808.33 2.748 2.476 90 417 324 357 24.7 
57 0.5309 7.769 0.7897 806 822 802 810.00 2.784 2.472 90 417 324 358 26.1 
58 0.5398 7.769 0.7852 806 822 803 810.33 2.811 2.480 90 414 323 357 29.0 
59 0.5398 7.769 0.7763 805 822 802 809.67 2.770 2.503 90 413 323 357 30.0 
60 0.5354 7.769 0.7897 802 821 800 807.67 2.726 2.489 91 417 324 357 28.0 
61 0.5354 7.769 0.7897 804 821 802 809.00 2.726 2.498 90 418 325 358 25.9 
62 0.5309 7.769 0.7941 805 821 802 809.33 2.730 2.472 90 419 325 359 25.6 
63 0.5309 7.769 0.7852 806 822 803 810.33 2.686 2.498 90 415 324 358 25.3 
64 0.5354 7.769 0.7897 805 821 802 809.33 2.672 2.476 89 414 324 356 25.2 
65 0.5309 7.769 0.9458 805 821 801 809.00 2.677 2.476 89 417 324 357 25.0 
66 0.5354 7.769 1.0172 807 822 802 810.33 2.730 2.472 89 416 324 358 25.0 
67 0.5354 7.769 0.7852 801 821 799 807.00 2.726 2.472 89 413 321 352 27.0 
68 0.5264 7.769 0.7852 803 822 801 808.67 2.762 2.489 91 416 323 355 28.5 
69 0.5309 7.769 0.7807 801 821 800 807.33 2.739 2.512 91 414 322 355 31.1 
70 0.5354 7.769 0.7718 801 820 799 806.67 2.797 2.512 91 412 321 352 33.6 
71 0.5354 7.769 0.7807 803 821 801 808.33 2.788 2.507 92 416 323 354 31.4 
72 0.5354 7.769 0.7852 805 822 802 809.67 2.802 2.525 91 416 324 356 31.4 
73 0.5398 7.825 0.7941 806 823 803 810.67 2.757 2.512 91 418 325 359 29.2 
74 0.5354 7.769 0.7941 806 822 803 810.33 2.726 2.507 89 415 324 357 27.5 
75 0.5398 7.825 0.7897 802 821 800 807.67 2.735 2.485 90 417 324 358 26.9 



 

 

78 

No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam 
Flow 

(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

76 0.5354 7.769 0.7897 802 821 799 807.33 2.708 2.498 90 414 322 354 26.8 
77 0.5354 7.769 0.7897 803 822 801 808.67 2.744 2.467 90 417 325 357 26.2 
78 0.5309 7.769 0.7986 806 822 803 810.33 2.744 2.503 90 418 324 358 25.0 
79 0.5443 7.769 0.7807 802 822 799 807.67 2.730 2.498 96 414 324 357 27.5 
80 0.5354 7.769 0.8030 802 821 799 807.33 2.775 2.472 95 415 323 356 29.4 
81 0.5354 7.769 0.8432 801 821 799 807.00 2.757 2.521 94 412 321 353 32.3 
82 0.5354 7.769 0.8209 801 821 799 807.00 2.779 2.494 94 413 321 351 33.9 
83 0.5354 7.769 0.7718 800 820 798 806.00 2.726 2.556 93 412 320 351 34.5 
84 0.5398 7.769 0.7718 800 820 799 806.33 2.708 2.525 94 413 321 351 33.6 
85 0.5354 7.769 0.7763 802 821 800 807.67 2.820 2.467 93 414 323 354 29.5 
86 0.5354 7.769 0.7852 803 822 801 808.67 2.730 2.480 91 416 324 356 28.2 
87 0.5309 7.769 0.7941 804 822 801 809.00 2.717 2.512 91 415 323 355 27.5 
88 0.5309 7.769 0.7897 806 823 803 810.67 2.748 2.503 91 418 325 359 27.6 
89 0.5264 7.769 0.7986 806 823 803 810.67 2.788 2.467 90 418 325 358 27.1 
90 0.5264 7.769 0.7852 804 822 801 809.00 2.788 2.445 90 417 324 358 26.9 
91 0.5354 7.825 1.0038 794 815 794 801.00 2.708 2.565 116 406 319 350 37.9 
92 0.5398 7.769 0.9815 795 817 795 802.33 2.663 2.516 111 407 317 342 38.1 
93 0.5354 7.769 1.0038 797 818 796 803.67 2.677 2.498 107 407 318 345 35.5 
94 0.5354 7.825 1.0083 800 821 798 806.33 2.712 2.530 103 411 321 347 30.9 
95 0.5354 7.769 0.9726 808 825 803 812.00 2.797 2.476 97 417 326 363 26.9 



 

 

79 

No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam 
Flow 

(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

96 0.5398 7.769 0.8700 807 824 802 811.00 2.784 2.480 96 417 325 359 26.9 
97 0.5309 7.769 0.8209 805 823 801 809.67 2.788 2.472 96 417 325 359 27.2 

AVE. 0.5354 7.775 0.8642    809.56 2.766 2.499 94 415 323 356 29.1 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



 

 

80 

ตารางที่ ข-2 ข้อมลูจากอตุสาหกรรมที่ใช้ในการจําลองกระบวนการผลติก๊าซไฮโดรเจนของกําลงัการผลติที่ 50 % 

No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam Flow 
(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

1 0.6737 9.822 1.0038 805 823 801 809.67 3.814 3.288 144 408 332 369 32.1 
2 0.6737 9.822 1.0083 806 823 801 810.00 3.832 3.252 138 409 331 368 34.8 
3 0.6737 9.822 0.9949 804 822 799 808.33 3.716 3.257 133 407 330 364 29.8 
4 0.6737 9.822 0.9190 803 821 799 807.67 3.734 3.248 128 405 330 365 29.1 
5 0.6737 9.767 0.9770 804 821 800 808.33 3.698 3.226 123 408 332 366 25.1 
6 0.6781 9.822 1.0573 811 825 804 813.33 3.765 3.190 119 410 333 371 25.5 
7 0.6737 9.822 1.0395 807 824 803 811.33 3.788 3.257 135 414 333 372 34.6 
8 0.6692 9.822 1.0350 807 823 803 811.00 3.739 3.203 130 415 334 371 31.1 
9 0.6826 9.822 1.0350 808 823 804 811.67 3.694 3.217 128 413 334 371 29.8 
10 0.6737 9.822 1.0439 809 824 805 812.67 3.716 3.266 125 416 334 373 28.9 
11 0.6781 9.822 1.0573 809 825 805 813.00 3.805 3.181 122 418 334 373 27.5 
12 0.6737 9.767 1.0573 808 825 804 812.33 3.707 3.248 120 418 334 373 26.4 
13 0.6737 9.822 1.0573 807 824 803 811.33 3.721 3.217 119 418 334 372 26.5 
14 0.6781 9.822 1.0261 805 821 802 809.33 3.605 3.234 134 418 334 370 28.7 
15 0.6737 9.822 1.0172 807 821 802 810.00 3.676 3.257 130 413 333 369 34.6 
16 0.6737 9.822 1.0216 808 822 803 811.00 3.761 3.306 144 407 333 371 39.3 
17 0.6692 9.822 1.0172 808 822 805 811.67 3.779 3.212 139 405 331 367 38.7 
18 0.6737 9.767 1.0350 809 824 805 812.67 3.788 3.230 134 413 333 369 34.4 

               



 

 

81 

No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam Flow 
(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

19 0.6737 9.822 1.0529 808 825 803 812.00 3.770 3.234 128 415 334 371 30.0 
20 0.6870 9.878 1.0484 806 824 803 811.00 3.640 3.185 136 419 334 371 25.0 
21 0.6603 9.822 1.0484 807 825 804 812.00 3.645 3.217 131 418 334 371 24.5 
22 0.6647 9.822 1.0306 802 822 800 808.00 3.694 3.212 135 409 330 363 32.2 
23 0.6692 9.822 1.0529 813 827 807 815.67 3.805 3.234 117 411 333 370 25.8 

AVE. 0.6737 9.818 1.0277    811.04 3.734 3.233 130 412 333 370 30.2 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



 

 

82 

ตารางที่ ข-3 ข้อมลูจากอตุสาหกรรมที่ใช้ในการจําลองกระบวนการผลติก๊าซไฮโดรเจนของกําลงัการผลติที่ 60 % 

No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam Flow 
(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

1 0.8120 11.820 1.0618 807 823 802 810.67 4.658 3.997 111 412 339 378 28.0 
2 0.8075 11.820 0.9235 806 824 804 811.33 4.729 4.127 157 402 338 377 31.6 
3 0.8075 11.654 1.0841 811 825 803 813.00 4.667 3.948 124 410 339 377 26.2 
4 0.7986 11.765 1.0618 809 823 803 811.67 4.617 3.988 127 405 339 378 26.7 
5 0.8075 11.765 1.0529 806 821 801 809.33 4.497 3.948 131 408 339 376 26.6 
6 0.8030 11.765 1.0529 805 823 803 810.33 4.515 3.948 149 414 340 378 29.0 
7 0.8075 11.820 1.0573 808 825 804 812.33 4.622 4.006 152 412 339 378 34.8 
8 0.8030 11.820 1.0573 808 825 805 812.67 4.595 4.015 148 414 340 377 32.7 
9 0.8075 11.765 1.0439 806 823 805 811.33 4.546 4.020 148 408 338 374 34.2 
10 0.8120 11.654 1.0663 808 824 805 812.33 4.497 3.926 150 415 340 379 26.9 
11 0.8120 11.765 1.0573 803 822 803 809.33 4.600 4.051 152 408 336 372 37.6 
12 0.8030 11.765 1.0796 805 823 805 811.00 4.591 3.971 145 405 336 372 29.7 
13 0.8120 11.765 1.0707 804 823 803 810.00 4.591 3.979 140 409 337 373 26.8 
14 0.8030 11.765 1.0573 812 827 807 815.33 4.649 4.020 154 407 338 375 37.8 
15 0.7941 11.765 1.0529 811 826 809 815.33 4.662 4.002 150 406 338 375 37.5 
16 0.8075 11.765 1.0038 807 822 804 811.00 4.390 3.966 139 415 340 376 26.0 
17 0.8209 11.765 0.9726 806 821 804 810.33 4.435 3.913 139 415 340 377 26.4 
18 0.8120 11.765 0.8030 805 820 804 809.67 4.354 3.988 141 413 340 376 26.1 

               



 

 

83 

No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam Flow 
(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

19 0.8164 11.765 1.0038 806 821 804 810.33 4.359 3.944 140 415 340 376 25.7 
20 0.8120 11.765 1.0707 811 827 807 815.00 4.640 3.975 132 412 338 375 25.8 

AVE. 0.8079 11.765 1.0317    811.62 4.561 3.987 141 410 339 376 29.8 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



 

 

84 

ตารางที่ ข-4 ข้อมลูจากอตุสาหกรรมที่ใช้ในการจําลองกระบวนการผลติก๊าซไฮโดรเจนของกําลงัการผลติที่ 70 % 

No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam Flow 
(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

1 0.9458 13.762 1.0930 810 826 807 814.33 5.496 4.733 160 408 343 382 28.4 
2 0.9458 13.762 1.0796 811 825 807 814.33 5.456 4.725 158 408 344 382 26.9 
3 0.9458 13.707 1.0886 811 826 807 814.67 5.394 4.742 155 406 344 382 25.6 
4 0.9458 13.762 1.1153 815 832 811 819.33 5.737 4.756 166 408 343 384 30.2 
5 0.9458 13.707 1.1198 813 830 809 817.33 5.693 4.796 163 407 342 382 34.0 
6 0.9413 13.762 1.1198 810 829 808 815.67 5.639 4.756 158 397 340 379 31.3 
7 0.9324 13.707 1.1153 808 828 807 814.33 5.639 4.716 152 404 341 380 29.0 
8 0.9324 13.762 1.1153 808 827 808 814.33 5.514 4.738 145 392 339 376 24.7 
9 0.9458 13.818 1.0886 814 831 810 818.33 5.635 4.791 167 410 344 385 30.1 
10 0.9324 13.707 1.0752 809 829 807 815.00 5.666 4.787 163 403 340 379 33.7 
11 0.9458 13.707 1.0930 807 828 805 813.33 5.635 4.783 159 401 339 376 36.2 
12 0.9413 13.762 1.1019 807 827 804 812.67 5.621 4.778 156 401 340 376 35.1 
13 0.9503 13.707 1.1064 817 829 810 818.67 5.746 4.796 168 400 342 382 38.4 
14 0.9413 13.762 1.1019 816 828 810 818.00 5.764 4.742 165 398 343 382 38.2 
15 0.9413 13.707 1.1019 816 828 810 818.00 5.693 4.787 167 401 343 383 34.6 
16 0.9369 13.762 1.1064 815 828 810 817.67 5.724 4.742 164 402 343 383 32.9 
17 0.9413 13.707 1.1109 816 828 810 818.00 5.670 4.742 162 406 345 385 30.7 
18 0.9413 13.707 1.1109 815 828 808 817.00 5.652 4.725 161 409 345 385 28.6 
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No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam Flow 
(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

19 0.9503 13.762 1.1153 818 830 810 819.33 5.661 4.738 168 409 345 386 29.4 
20 0.9458 13.873 1.1198 817 829 809 818.33 5.742 4.698 166 409 345 386 28.5 
21 0.9413 13.818 1.1198 816 829 809 818.00 5.612 4.751 163 410 345 386 27.6 
22 0.9458 13.762 1.0796 812 826 807 815.00 5.706 4.823 165 401 343 384 40.0 
23 0.9503 13.818 1.0663 809 824 805 812.67 5.398 4.725 158 401 344 381 36.0 
24 0.9280 13.651 1.0975 814 827 808 816.33 5.545 4.756 161 408 344 384 26.4 
25 0.9503 13.762 1.0930 813 829 807 816.33 5.675 4.778 168 405 345 385 33.0 
26 0.9369 13.651 1.0930 812 827 807 815.33 5.550 4.609 162 405 344 383 26.7 
27 0.9458 13.707 1.1109 812 828 807 815.67 5.612 4.711 162 404 343 383 27.5 
28 0.9503 13.707 1.1109 816 829 810 818.33 5.679 4.662 166 408 345 385 27.0 
29 0.9369 13.707 1.1198 811 826 806 814.33 5.710 4.729 121 399 342 382 24.5 
30 0.9458 13.762 1.0752 811 827 806 814.67 5.403 4.800 164 406 344 382 26.8 
31 0.9324 13.762 1.1109 813 829 810 817.33 5.514 4.742 163 413 345 385 26.7 
32 0.9503 13.707 1.0707 811 827 808 815.33 5.568 4.823 163 407 344 383 39.6 
33 0.9413 13.707 1.0573 810 826 808 814.67 5.545 4.818 162 405 344 383 40.0 
34 0.9369 13.707 1.0707 810 826 808 814.67 5.559 4.809 162 408 344 383 37.3 
35 0.9503 13.707 1.1109 813 829 810 817.33 5.568 4.671 166 413 345 385 27.1 
36 0.9413 13.707 1.0529 807 824 807 812.67 5.273 4.742 151 404 342 378 33.3 
37 0.9369 13.707 1.0484 807 824 807 812.67 5.394 4.716 148 404 342 378 30.3 
38 0.9324 13.707 1.0573 809 826 807 814.00 5.474 4.747 164 409 344 382 34.7 
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No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam Flow 
(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

39 0.9369 13.818 1.0886 810 827 808 815.00 5.465 4.680 150 413 345 384 29.2 
40 0.9369 13.762 1.0886 808 826 807 813.67 5.345 4.711 152 412 345 383 28.4 
41 0.9503 13.762 1.0707 808 825 807 813.33 5.327 4.684 154 411 345 383 27.6 
42 0.9369 13.762 1.0796 808 826 808 814.00 5.304 4.667 156 412 345 383 27.2 
43 0.9413 13.707 1.0395 809 826 808 814.33 5.345 4.649 157 412 345 383 26.5 
44 0.9458 13.707 1.0529 807 823 806 812.00 5.300 4.756 140 408 344 381 32.8 
45 0.9413 13.818 1.0841 809 824 807 813.33 5.349 4.707 139 411 345 383 27.0 
46 0.9413 13.707 1.0573 808 824 807 813.00 5.166 4.716 146 411 345 382 26.9 
47 0.9413 13.762 1.1064 813 829 810 817.33 5.528 4.751 160 412 345 385 27.0 
48 0.9592 13.762 1.0886 809 825 808 814.00 5.420 4.711 159 410 344 383 26.7 
49 0.9458 13.762 1.0841 808 825 807 813.33 5.478 4.658 158 409 344 381 29.6 
50 0.9458 13.762 1.0752 806 823 806 811.67 5.407 4.809 157 406 343 380 34.8 
51 0.9324 13.707 1.0618 803 822 804 809.67 5.403 4.751 157 405 342 378 35.7 
52 0.9458 13.762 1.1019 813 829 810 817.33 5.528 4.707 169 412 345 384 27.5 
53 0.9413 13.818 1.0261 811 829 810 816.67 5.532 4.725 165 409 344 384 27.4 
54 0.9413 13.707 1.1109 812 830 810 817.33 5.612 4.667 162 411 345 384 27.2 
55 0.9503 13.651 1.0886 816 830 814 820.00 5.349 4.720 167 408 348 388 27.4 
56 0.9458 13.707 1.0707 807 824 807 812.67 5.327 4.716 166 407 344 381 28.2 
57 0.9458 13.707 1.0529 810 826 809 815.00 5.461 4.644 163 411 345 383 28.0 
58 0.9458 13.707 1.1019 811 826 809 815.33 5.487 4.702 160 411 345 384 27.7 
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No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam Flow 
(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

59 0.9547 13.707 1.0841 810 826 807 814.33 5.394 4.675 150 410 344 382 26.0 
60 0.9503 13.762 1.0618 810 825 807 814.00 5.376 4.707 152 407 344 382 28.7 
61 0.9413 13.707 1.0529 809 824 807 813.33 5.345 4.809 154 404 343 380 34.1 
62 0.9413 13.651 1.0484 810 825 807 814.00 5.349 4.756 154 402 342 379 37.4 
63 0.9413 13.707 1.0484 809 824 806 813.00 5.345 4.747 155 400 342 378 35.5 
64 0.9503 13.707 1.0573 810 825 807 814.00 5.336 4.747 155 405 343 380 32.7 
65 0.9458 13.762 1.0796 810 825 808 814.33 5.300 4.751 155 410 345 381 29.8 
66 0.9413 13.707 1.0618 807 821 806 811.33 5.264 4.707 116 411 345 382 26.7 
67 0.9503 13.707 1.0395 807 820 805 810.67 5.197 4.805 118 409 345 380 31.5 

AVE. 0.9431 13.735 1.0849    815.10 5.502 4.736 157 407 344 382 30.5 
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ตารางที่ ข-5 ข้อมลูจากอตุสาหกรรมที่ใช้ในการจําลองกระบวนการผลติก๊าซไฮโดรเจนของกําลงัการผลติที่ 80 % 

No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam 
Flow 

(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

1 1.0841 15.594 1.1242 814 830 811 818.33 6.464 5.331 154 403 347 385 27.6 
2 1.0752 15.816 1.1198 815 830 813 819.33 6.389 5.367 161 405 348 387 27.4 
3 1.0930 15.705 1.1287 816 832 814 820.67 6.469 5.358 166 404 347 387 27.1 
4 1.0796 15.649 1.1644 819 836 814 823.00 6.647 5.380 170 409 347 389 29.2 
5 1.0707 15.649 1.1644 818 835 814 822.33 6.723 5.376 172 407 347 388 28.5 
6 1.0573 15.649 1.1466 818 830 811 819.67 6.589 5.371 167 405 348 389 29.8 
7 1.0841 15.705 1.1510 819 832 812 821.00 6.612 5.318 171 406 348 389 27.1 
8 1.0930 15.705 1.1376 819 832 813 821.33 6.687 5.345 174 405 348 389 29.8 
9 1.0707 15.705 1.0707 820 832 814 822.00 6.692 5.429 175 401 348 389 34.2 
10 1.0796 15.705 1.1153 818 830 811 819.67 6.527 5.371 168 406 348 389 27.8 
11 1.0796 15.649 1.0886 819 831 812 820.67 6.603 5.394 171 406 348 389 27.4 
12 1.0752 15.649 1.1644 820 833 813 822.00 6.612 5.336 174 406 348 389 27.1 
13 1.0439 15.705 1.1287 816 832 812 820.00 6.643 5.523 170 400 346 385 39.1 
14 1.0752 15.705 1.1109 818 832 813 821.00 6.710 5.461 171 393 346 386 38.5 
15 1.0707 15.760 1.1332 815 830 810 818.33 6.576 5.470 166 400 346 386 35.0 
16 1.0618 15.649 1.1376 814 830 811 818.33 6.571 5.510 172 396 345 384 36.2 
17 1.0930 15.705 1.1599 819 832 813 821.33 6.594 5.349 167 405 348 388 26.1 
18 1.0707 15.705 1.0707 813 830 810 817.67 6.496 5.398 169 396 345 382 28.0 
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No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam 
Flow 

(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

19 1.0841 15.649 1.0707 811 826 808 815.00 6.161 5.385 156 400 347 384 31.7 
20 1.0841 15.705 1.0618 811 827 810 816.00 6.210 5.389 164 399 346 382 33.3 
21 1.0707 15.705 1.1555 818 832 813 821.00 6.527 5.358 175 405 348 389 27.7 
22 1.0841 15.705 1.1153 819 833 813 821.67 6.589 5.269 175 404 348 388 27.5 
23 1.0796 15.594 1.1421 817 833 815 821.67 6.482 5.318 164 410 348 388 30.0 
24 1.0663 15.705 1.1510 817 832 814 821.00 6.415 5.407 167 409 348 388 28.9 
25 1.0752 15.705 1.0484 817 833 815 821.67 6.509 5.291 170 409 349 389 28.0 
26 1.0752 15.427 1.0261 815 831 814 820.00 6.331 5.300 168 408 348 387 26.5 
27 1.0663 15.705 1.0975 815 829 813 819.00 6.188 5.349 159 408 348 386 27.1 
28 1.0930 15.760 1.1153 815 830 814 819.67 6.166 5.358 164 409 348 386 26.6 
29 1.0752 15.760 1.1153 814 830 812 818.67 6.380 5.420 153 405 348 386 33.6 
30 1.0707 15.816 1.1376 819 834 816 823.00 6.576 5.438 177 407 348 389 28.3 
31 1.0752 15.705 1.0886 812 827 812 817.00 6.268 5.331 155 404 347 385 27.7 
32 1.0796 15.705 1.1421 816 830 814 820.00 6.464 5.300 165 407 348 388 27.7 
33 1.0618 15.649 1.1555 820 834 815 823.00 6.487 5.300 172 410 348 388 25.5 
34 1.0752 15.649 1.1287 816 831 813 820.00 6.273 5.331 164 410 348 387 27.8 
35 1.0796 15.649 1.1287 817 832 814 821.00 6.335 5.354 168 410 348 387 26.8 
36 1.0841 15.760 1.1376 819 833 815 822.33 6.384 5.313 170 410 348 388 26.2 
37 1.0796 15.705 1.1555 820 834 815 823.00 6.451 5.322 171 410 348 388 25.7 
38 1.0886 15.705 1.0395 814 829 813 818.67 5.800 5.340 153 406 347 382 26.6 
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No. 
Feed Gas 

Flow 
(kgmole/hr) 

Steam 
Flow 

(kgmole/hr) 

External 
Fuel 

(kgmole/hr) 

Tube A 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube B 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Tube C 
reformer 
Temp. 
(oC) 

Temp. 
Average 

(oC) 

Hydrogen 
Product 

(kgmole/hr) 

Off Gas 
(kgmole/hr) 

Feed 
Temp 
(oC) 

Reformer 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTSC 
Inlet 

Temp. 
(oC) 

HTS 
Outlet 
Temp. 
(oC) 

H2 
Temp. 
(oC) 

39 1.0752 15.705 1.0707 815 829 813 819.00 5.969 5.331 162 408 347 383 26.9 
40 1.0841 15.705 1.0886 816 830 814 820.00 6.174 5.296 166 409 348 384 26.9 
41 1.0841 15.705 1.0930 814 829 812 818.33 6.090 5.296 159 407 348 384 25.1 
42 1.0930 15.705 1.1198 813 827 810 816.67 6.366 5.282 136 403 346 384 24.9 
43 1.0796 15.705 1.0930 812 827 810 816.33 6.076 5.291 148 406 348 384 25.0 

AVE. 1.0772 15.691 1.1162    820.01 6.425 5.359 166 405 347 387 28.8 
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ประวัตผู้ิเขียนวทิยานิพนธ์ 

 นายศภุชยั อรุณรัตน์ เกิดเม่ือวนัท่ี 20 มิถนุายน พ.ศ. 2529 จงัหวดัชลบรีุ มีพ่ีน้องรวม 2 
คน เป็นบุตรคนเล็กของครอบครัว สําเร็จการศึกษาระดบัปริญญาตรีในปีการศึกษา 2550 จาก
มหาวิทยาลยัศรีนครินทรวิโรฒ วิทยาเขตองค์รักษ์ ในหลกัสตูรวิศวกรรมศาสตรบณัฑิต สาขาวิชา
วิศวกรรมเคมี คณะวิศวกรรมศาสตร์ และศึกษาต่อในหลักสูตรวิศวกรรมศาสตรมหาบัณฑิต 
จฬุาลงกรณ์มหาวิทยาลยั กรุงเทพมหานคร ในสาขาวิชาวิศวกรรมเคมี คณะวิศวกรรมศาสตร์ ในปี
การศกึษา 2551 
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