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บทความนี้น าเสนอการศึกษาการขยายก าลังการผลิตของกระบวนการผลิตฟินอลจากคิว
มีน โดยเริ่มจากการสร้างแบบจ าลองของกระบวนการผลิตฟีนอลจากสารคิวมีน และสอบทาน
แบบจ าลองที่สร้างขึ้นโดยใช้ข้อมูลของการผลิตจริงที่ก าลังการผลิตร้อยละ 100, 110 และ 115 
ของก าลังการผลิตปกติ  จากนั้นจ าลองกระบวนการผลิตท่ีก าลังการผลิตร้อยละ 120 และ 125 เพื่อ
ศึกษาความเป็นไปได้ในการด าเนินการผลิตที่ก าลังการผลิตดังกล่าว โดยศึกษาอัตราการผลิตที่ได้ 
การควบคุม และพลังงานที่ใช้ในแต่ละหน่วย รวมทั้งข้อก าหนดเชิงคุณภาพของผลิตภัณฑ์ จากนั้น
ได้ศึกษากรณีศึกษาที่ก าลังผลิตร้อยละ 125 ของก าลังการผลิตปกติ โดยพิจารณากรณีที่สมมติให้
มีไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล เกิดขึ้นภายในเครื่องปฏิกรณ์ในปริมาณ 1.5 และ 2 เท่าของสภาวะการ
ด าเนินงานปกติ พบว่าการด าเนินการที่ก าลังการผลิตร้อยละ 125 ของก าลังการผลิตปกติมีความ
เป็นไปได้ และ พบว่าข้อจ ากัดส าคัญของกระบวนการผลิตคือปริมาณ ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล ที่
เกิดขึ้นในเครื่องปฏิกรณ์ต้องไม่เกินร้อยละ 1.45 โดยมวล ซึ่งอาจส่งผลต่อการกลั่นแยก และส่งผล
กระทบต่อข้อจ ากัดเชิงคุณภาพของผลิตภัณฑ์ 
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This paper, study on the capacity expansion of the cumene process for phenol-
acetone production. The model for the cumene process is developed and then validated 
by real industrial data at 100%, 110% and 115% of nominal production rate. The model 
developed is used to simulate the operation at 120% and 125% of nominal production 
rate in order to evaluate the possibility of operation at these production rates. We 
investigate the production rate, controllability and energy consumption in each unit. In 
addition, product quality specification is also studied. We then further investigate the 
production rate at 125% of nominal design production rate capacity in two case studies 
where amount of dimethylphenyl cabinol generated in a reactor 1.5 and 2 times 
increase. The results showed that the operation at 125% of nominal design production 
rate capacity has high potential. The important limitation of the production rate is the 
amount of dimethylphenyl cabinol generated in the reactor. It must be less than 1.45 
times of the amount generated in nominal design production rate. It affects a distillation 
and hence product specification. 
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A2                   ค่าคงที่ของการเกิดปฏิกิริยาของอะซิโตนฟีโนน                                 (m3/gmol/s) 
AA                   ค่าคงที่ของการเกิดปฏิกิริยาของฟีนอล                                            (m3/gmol/s) 
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AP                  อะซิโตนฟีโนน                                                                                               (-) 
BTM               Bottom,ด้านล่าง                                                                                           (-) 
CHP               คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์                                                                              (-) 
CUMENE        คิวมีน                                                                                                          (-) 
DMPC            ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล                                                                                 (-) 
E1                   พลังงานกระตุ้นของไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล                                        (cal/gmol) 
E2                   พลังงานกระตุ้นของอะซิโตนฟีโนน                                                      (cal/gmol) 
EA                   พลังงานกระตุ้นของฟีนอล                                                                 (cal/gmol) 
m                ค่าคงที่วานเดอวาล์                                                                            (m3/kmol) 
METHANAL    เมทานอล                                                                                                     (-) 
O2                   ออกซิเจน                                                                                                      (-) 
OVHD            Overhead,ด้านบน                                                                                        (-) 
R                   ค่าคงที่ของแก๊ส 1.987                                                               (cal/g mol K)        
r1                   อัตราการเกิดปฏิกิริยาของไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล                                (kmol/m3) 
r2                   อัตราการเกิดปฏิกิริยาของอะซิโตนฟีโนน                                              (kmol/m3) 
rA                   อัตราการเกิดปฏิกิริยาของฟีนอล                                                          (kmol/m3) 
RESIDUE       สารมลทิน                                                                                                     (-) 
PHENOL        ฟีนอล                                                                                                          (-) 
 



บทที่ 1 

 
บทน า 

 
1.1 ความเป็นมาและความส าคัญของปัญหา 

 
 ในปัจจุบันความต้องการใช้ฟีนอลในอุตสาหกรรมมีแนวโน้มสูงขึ้นทุกปี จะเห็นได้จากเมื่อปี

ค.ศ. 2010 มีการใช้ฟีนอลจ านวน 8.7 ล้านตันทั่วโลก ส่วนปีค.ศ. 2011 มีการใช้ฟีนอลประมาณ
จ านวน 9 ล้านตันทั่วโลกและคาดการณ์ว่าในปี ค.ศ. 2012 จะมีความต้องการฟีนอลประมาณ 9.2 
ล้านตันทั่วโลก ซึ่งฟีนอลนั้นถูกใช้เป็นสารต้ังต้นเพื่อน าไปผลิตเม็ดพลาสติกวิศวกรรมคุณภาพสูง 
ได้แก่ โพลีคาร์บอเนต ซึ่งเป็นพลาสติกที่ได้รับความนิยมมาก เนื่ องจากมีความใส โปร่งแสง 
แข็งแรง และมีความเหนียว   

กระบวนการผลิตฟีนอลที่ศึกษาในงานวิจัยนี้ ก าลังการผลิตปกติตามที่ออกแบบไว้อยู่ที่ 
200,000 ตันต่อปี โดยในปี ค.ศ. 2010 และปี ค.ศ. 2011 ได้เริ่มศึกษาการขยายก าลังการผลิตและ
ท าการขยายก าลังการผลิตออกไปที่ร้อยละ 115 ของก าลังการผลิตปกติตามที่ออกแบบไว้ ซึ่งมี
ก าลังการผลิตเท่ากับ 230,000 ตันต่อปีและในอนาคตอันใกล้มีแผนที่จะขยายก าลังการผลิต
ออกไปที่ร้อยละ 125 ของก าลังการผลิตปกติตามที่ออกแบบไว้ ซึ่งมีก าลังการผลิตเท่ากับ 250,000 
ตันต่อปี ทั้งนี้ก็เพื่อรองรับกับการขยายตัวของอุตสาหกรรมทั้งในและต่างประเทศต่อไป 

        ดังนั้นการศึกษาถึงความสามารถหรือศักยภาพในการขยายก าลังการผลิตของกระบวนการ
ปัจจุบันจึงเป็นสิ่งจ าเป็น โดยในงานวิจัยนี้จะเริ่มจากการสร้างแบบจ าลองของกระบวนการผลิตฟี
นอลจากสารคิวมีนโดยใช้โปรแกรมส าเร็จรูป Aspen plus  จากนั้นจะสอบทานแบบจ าลองที่สร้าง
ขึ้นโดยใช้ข้อมูลของการผลิตจริงที่ก าลังการผลิตร้อยละ 100, 110 และ 115 ของก าลังการผลิต
ปกติตามที่ออกแบบไว้  จากนั้นจะท าการจ าลองกระบวนการผลิตที่ก าลังการผลิตร้อยละ 120 
และ 125 เพื่อศึกษาความเป็นไปได้ในการด าเนินการผลิตที่ก าลังการผลิตดังกล่ าว โดยศึกษา
อัตราการผลิตที่ได้ การควบคุม และพลังงานที่ใช้ในแต่ละหน่วย รวมทั้งข้อก าหนดเชิงคุณภาพของ
ผลิตภัณฑ์ จากนั้นได้ศึกษากรณีศึกษาที่ก าลังผลิตร้อยละ 125 ของก าลังการผลิตปกติ โดย
พิจารณากรณีที่สมมติให้มีไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล ซึ่งเป็นสารที่ไม่ต้องการให้เกิดในปฏิกิริยาออก
ซิเดชั่นเนื่องจากท าให้การกลั่นแยกไม่เหมาะสมและเกิดสารมลทินในปฏิกิริยาแตกตัว เกิดขึ้น
ภายในเครื่องปฏิกรณ์ในปริมาณ 1.5 และ 2 เท่าของสภาวะการด าเนินงานปกติ 
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 ภาพที่ 1.1.1    แผนผังการผลิตฟีนอลจากคิวมีน (Phenol process) 

 
1.2 วัตถุประสงคข์องการวิจัย 

     เพื่อจ าลองกระบวนการผลิตฟีนอลจากคิวมีนและศึกษาความเป็นไปได้ในการขยายก าลัง
การผลิต 

      
1.3   ขอบเขตของงานวิจัย 

           1.สร้างรูปแบบจ าลอง กระบวนการผลิตฟีนอลจากคิวมีน โดยใช้ โปรแกรม ASPEN PLUS 
ที่ก าลัง    ผลิตฟีนอลปัจจุบันที่ 100% อยู่ที่ 200,000 ตันต่อปี (23.4 ตันต่อชม.) 
            2. ศึกษาความเป็นไปได้ในการขยายก าลังการผลิต ที่ 115% หรือ 230,000 ตัน ต่อปี
(26.9 ตัน   ต่อชม.) และ 125 % หรือ 250,000 ตัน ต่อปี(29.3 ตันต่อชม.) โดยการเพิ่มคิวมีน และ
กรณีศึกษาที่ 125 %เมื่อมี ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) มากกว่าปกติ 
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1.4 ระเบียบวิธีวิจัย  

1. ศึกษาทฤษฎี กระบวนการผลิตและงานวิจัยที่เกี่ยวข้อง 

2. จ าลองกระบวนการผลิตฟีนอลจากคิวมีนโดยใช้ โปรแกรม ASPEN PLUS. 

3. รวบรวมและวิเคราะห์ข้อมูลที่ได้หลังจากการท าแบบจ าลอง 

4. หาแนวทางในการปรับปรุงหรือประยุกต์ใช้สภาวะการด าเนินการในกระบวนการ
ผลิตจริง 

5. สรุปผลและจัดท าเป็นรูปเล่มวิทยานิพนธ์ 

 
1.5 ประโยชน์ท่ีคาดว่าจะได้รับ 

 

1. สามารถเพิ่มประสิทธิภาพในการผลิตฟีนอลและสภาวะที่ดีที่สุดในกระบวนการ
ผลิตฟีนอล 

2. ข้อมูลประกอบการตัดสินใจในการขยายก าลังการผลิต 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



 บทที่ 2  
 

ทบทวนบทวิจัย 
 
2.1 กระบวนการผลิตฟีนอล 
 
          การผลิตฟีนอลในเชิงพาณิชย์มีความต่ืนตัวมากว่า 10-20 ปีแล้ว ซึ่งวัตถุดิบหลัก มากกว่า 
90 % ในโลกจะใช้ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ ดังนั้น เทคโนโลยีล่าสุด ที่ถูกพัฒนาขึ้น ในช่วง 10 ปี
ที่ผ่านมา จะศึกษาเกี่ยวกับกระบวนการผลิต คิวมีน และ ฟีนอล ซึ่งเทคโนโลยีเหล่านี้ ได้พัฒนามา
จากบริษัทชั้นน า ได้แก่ UOP/Sunoco , Badger Licensing (formerly Exxon-Mobil & the 
Washington Group ) , CD tech , GE/Lummus & KBR (Kel-logg-Brown & Root formerly 
BP-Hercules technology). 
          กระบวนการผลิตฟีนอล ของ UOP/Sunoco. แบ่ง เทคโนโลยีเป็น 2 ส่วน คือ 

1. กระบวนการ Q-max เพื่อท าการผลิต คิวมีน จาก เบนซีน และ โพไพลีน เป็น คิวมีน 
 

 
ภาพที่ 2.1 กระบวนการผลิตคิวมีนจากเบนซีนและโพรไพลีน  
 

2. กระบวนการผลิต ฟีนอล คือการน า คิวมีน ท าปฏิกิริยา กับ ออกซิเจน เกิดเป็น คิวมีน
ไฮโดรเปอร์ออกไซด์ และท าการแตกตัวออก ได้เป็น ฟีนอล และ อะซิโตน  
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ภาพที่ 2.2 กระบวนการผลิตฟีนอลจากคิวมีน  
 
และในปัจจุบัน ในเมืองไทยได้มีโรงงานผลิต ฟีนอล โดยใช้เทคโนโลยี ของ UOP/Sunoco โดยมี
ก าลังการผลิต ฟีนอล อยู่ที่ 200,000 ตัน ต่อ ปี.( Robert J. Schmidt ,2004 ) 
 

2.2 กระบวนการผลิตฟีนอลโดยใช้สารตัวเร่งปฏิกิริยา 
 

2.2.1 ตัวเร่งปฎิกิริยาแบบ Solid acid catalysis. 
 

         ปฏิกิริยาการแตกตัวของ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ เพื่อให้ได้ ฟีนอล นั้น สามารถใช้ตัวเร่ง
ปฏิกิริยาได้หลายชนิด ได้แก่ various classes of novel solid acid, Mineral acid-treated 
montmorillonite silica-alumina clays, heteropoly acids impregnated into Group IV oxide 
supports, fluorophosphoric acid & HF-treated oxides. 
         ตัวเร่งปฏิกิริยา 4 ตัว ได้แก ่

1. Mineral acid-treated montmorillonite clays. 
2. Montmorillonite clays modified with heteropoly acids or certain Lewis acids. 
3. Group IV oxide supports impregnated with heteropoly acids. 
4. Fluorophosphoric acid-and HF-treated oxides. 
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ซึ่งการใช้ตัวเร่งปฏิกิริยา แบบ 2 หรือ Montmorillonite clays modified with heteropoly 
acids  or certain Lewis acids ได้ ฟีนอล ( yields) สูงสุด และปริมาณ (selectivity) ดีที่สุด และ 
เกิดสารที่ไม่ต้องการน้อยมาก แต่ปัญหาก็คือ การเกิดขี้เถ้าของตัวเร่งปฏิกิริยา มีค่าที่สูงมากทั้ง 4  
ตัว และยังเกิดสีที่ ฟีนอล อีก ท าให้ต้องท าการปรับปรุง ตัวเร่งปฏิกิริยา ต่อไปอีก เพราะยังไม่
สามารถน าไปใช้ในเชิงพาณิชย์ ได้ (John F. Knifton , John R. Sanderson ,1997)   

 
2.2.2 ตัวเร่งปฎิกิริยาแบบ  Lewis acid และ Bronsted acid. 

 

          การเกิดปฏิกิริยาการแตกตัวของ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ เป็น ฟีนอล โดยใช้  support 
ของตัวเร่งปฏิกิริยา 2 ตัว คือ acid-activated montmorillonite K10 และ metal-ion-exchanged 
(Mont. K10) โดยท าปฏิกิริยา แบบ batch reactor. 
         ซึ่งเมื่อเติม ZnCl2 ลงไปท าให้ปฏิกิริยาเกิดดีที่สุด ในรูปของ K10 ส่วนในรูปของ Mont. K10 
ได้ Ce3+ ที่ท าให้เกิดปฏิกิริยาดีที่สุด 
          เพื่อท าการเปรียบเทียบว่า Lewis acid และ Bronsted acid ตัวไหนท าให้เกิดปฏิกิริยาการ
แตกตัวเพื่อให้ได้ ฟีนอล ดีที่สุด เพราะตัวเร่งปฏิกิริยา แบบ solid acid มีแนวโน้มในอนาคตที่จะไป
แทน sulfuric acid ที่ใช้งานอยู่ในปัจจุบัน ในเชิงพาณิชย์ ได้ เมื่อคุณภาพ และปริมาณ สารฟีนอล 
มีค่าสูงขึ้น และคุ้มทุน เมื่อใช้ ตัวเร่งปฏิกิริยาแบบของแข็ง (solid) . (Rosilda Selvin, G.R. 
Rajarajeswari,L. Selva Roselin, V. Sadasivam,B. Sivasankar, K. Rengaraj ,2001 )     
         มีการพัฒนาตัวเร่งปฏิกิริยาเพื่อท าปฏิกิริยาการแตกตัวของ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ เป็น 
ฟีนอลใหม่ โดยใช้ ซัลฟูริก เรซิน (sulfonic resin) ซึ่งท าการทดสอบ เพื่อศึกษาการเกิด 
(selectivity) ของ ฟีนอลที่ได้ เมื่อเปรียบเทียบกับ sulfuric acid ที่ใช้ในวงการอุตสาหกรรม ใน
ปัจจุบัน. 
         โดยใช้ TPCFB reactor (three-phase circulating fluidized bed) 
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 ภาพที่ 2.3 อุปกรณ์ทดลองในการแตกตัว CHP เป็น ฟีนอล 
 
ปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นเป็น แบบ ปฏิกิริยาอันดับ 1. และผลที่ท าให้ selectivity และ conversion ดีที่สุด 
อยู่ที่ อุณหภูมิ 80 oC, WHSV 30 – 40 h-1 , solid hold 1.0 – 1.5 wt.% . ซึ่งได้ ฟีนอล สูงกว่า การ
ใช้ sulfuric acid แต่ปัญหาที่ไม่สามารถขยายจาก pilot scale ไปยังอุตสาหกรรมได้ เนื่องจาก 
ปัญหาการแตกตัวของ resins และ การกระจายตัวของ phase ต่างๆ ท าได้ยาก ซึ่งต้องมีการ
พัฒนาในส่วนของ reactors และ resins ต่อไปเพื่อให้สามารถน าไปใช้งานในเชิงพาณิชย์ได้. 

(Dagang Huang, Minghan Han, Jinfu Wang∗, Yong Jin ,2002) 
 
2.2.3 ตัวเร่งปฎิกิริยาแบบ Cs2.5H0.5PW12O40 supported on K-10 clay. 
 
       แนวคิดน้ีมาจาก Hock process ซึ่งมองว่าการใช้ตัวเร่งปฏิกิริยาแบบเดิมคือใช้ sulfuric acid 
นั้นท าให้เกิดสารที่ไม่ต้องการมาจ านวนหนึ่ง ซึ่งทาง Hock process ต้องการ conversion และ 
selectivity ใกล้เคียง 100% ดังนั้น จึงท าการทดลอง โดยการสังเคราะห์ Cs2.5H0.5PW12O40 
supported on K-10 clay เพื่อ ท าการวิจัย. 
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       ในการท าวิจัยระดับห้องปฏิบัติการ ผลที่ได้รับอยู่ในเกณฑ์ดีมากคือ ปฏิกิริยาการแตกตัวของ 
คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ เป็นสารฟีนอล ได้สูงเป็นพิเศษ รวมถึง ตัวเร่งปฏิกิริยา สามารถ ท าให้
เกิด conversion ได้ 100% และตัวเร่งปฏิกิริยาที่น ามาใช้ใหม่ ทั้งหมด 5 รอบ สามารถ ยังท า 
conversion ได้ 100% อยู่ ดังนั้น ตัวเร่งปฏิกิริยามีความเสถียรสูงมาก ดังนั้นการทดลองนี้  
สามารถน าเป็นพื้นฐานในการพัฒนาที่สามารถน าไปใช้จริงได้ต่อไปในอนาคต (Ganapati D. 
Yadav, Navinchandra S. Asthana ,2002) 
 
2.3 กลไกการเกิดปฏิกิริยาการแตกตัว CHP เป็น ฟีนอล 
 
        บทความนี้เกี่ยวข้องกับการท าวิทยานิพนธ์ในเล่มนี้อย่างสูง เนื่องจากมีการทดลองที่ใช้ตัวเร่ง
ปฏิกิริยา เหมือนกันคือ ใช้ sulfuric acid และ การเกิดปฏิกิริยาที่เหมือนกับการปฏิบัติจริงที่ พีทีที 
ฟีนอล ดังปฏิกิริยานี้ 

                  
 
ภาพที่ 2.4 การเกิดปฏิกิริยาการแตกตัว CHP เป็น ฟีนอลและสารที่ไม่ต้องการ 
 

       
   ซึ่งปฏิกิริยาที่ได้สามารถอ้างอิงจากบทความนี้ เมื่อใช้ปริมาณกรดน้อย ได้ดังนี้ 
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                    เมื่อ A1 = 1.75 x 109 m3 g mol-1 s-1 และ E1 = 27,500 cal/(g mol).    

                                     
                    เมื่อ A2= 1.45 x 1011 m3 g mol-1 s-1 และ E2 = 30,000 cal/(g mol).    
                           CHP     Phenol + Acetone 

                       
                      เมื่อ AA = 8.0 x 1017 (m3/kmol)2/s, EA = 36000 cal/(g mol), R = 1.987 cal/(g 

mol K), m = 126.7 m3/kmol , T เป็น K , [Acid] เป็น kmol/m3 และ CHP เป็น kmol/m3. 
        ซึ่งข้อมูลที่ได้สามารถน าไปใช้เพื่อท าแบบจ าลองของปฏิกิริยาการแตกตัวของ คิวมีนไฮโดร
เปอร์ออกไซด์ เป็น ฟีนอล ได้. (M.E. Levin a,, N.O. Gonzales a, L.W. Zimmermana, J. 
Yangb ,2005 ) 
 
2.4 แบบจ าลองโดยใช้โปรแกรม Aspen plus การผลิต คิวมีน 
 
          การศึกษาแบบจ าลอง โดยใช้ ASPEN PLUS จ าลองโรงงาน  ที่มีการน า เบนซีน กับ โพรไพ
ลีน มาท าปฏิกิริยากัน เพื่อเกิดเป็น คิวมีน ซึ่งเป็นสารต้ังต้น ในการผลิต ฟีนอล ทางหนึ่ง โดยมีการ
จ าลอง โรงงานขึ้นในโปรมแกรม ASPEN PLUS และศึกษาสารต้ังต้นที่ใส่เข้าไปในระบบ ออกมา
เป็น ผลิตภัณฑ์ เพื่อหาจุดที่เหมาะสมที่สุดในสภาวะสมดุล ซึ่งเป็นแนวทางในการท าแบบจ าลอง 
โดยใช้ โปรมแกรม ASPEN PLUS . ( Nirlipt Mahapatra  ,2010 ) 
 



บทที่ 3 
กระบวนการผลิต 

 
 

 
3.1 กระบวนการผลิตทั่วไป  
 
        กระบวนการผลิตฟีนอลโดยใช้ คิวมีน เป็นกระบวนการที่ใช้กันอย่างแพร่หลายในปัจจุบัน แต่
ก็ยังมีการพัฒนารูปแบบอ่ืนๆ เพื่อให้ได้ผลผลิตฟีนอลที่สูงขึ้นและมีสารที่ไม่ต้องการน้อยที่สุด ซึ่งมี
การทดลองเพื่อพัฒนากระบวนการอย่างต่อเนื่อง  
 
3.2 กระบวนการผลิตในอุตสาหกรรมในปัจจุบัน   
              
        ในปัจจุบันความต้องการใช้ฟีนอลในอุตสาหกรรมมีแนวโน้มสูงขึ้น ดังนั้นจึงมีงานวิจัยเกิดขึ้น
อย่างมาก ที่ต้องการพัฒนาให้การผลิตฟีนอลมีผลผลิตที่สูงขึ้นและปลอดภัย ดังนั้นการศึกษาถึง
ความสามารถหรือศักยภาพในการขยายก าลังการผลิตของกระบวนการปัจจุบันจึงเป็นสิ่งจ าเป็น 
โดยในงานวิจัยนี้จะเริ่มจากการสร้างแบบจ าลองของกระบวนการผลิตฟีนอลจากสารคิวมีนโดยใช้
โปรแกรมส าเร็จรูป Aspen plus เพื่อศึกษาแบบจ าลองและการควบคุมที่เหมาะสม รวมถึงการ
จ าลองเพิ่มก าลังการผลิตมากขึ้น ซึ่งเป็นที่สนใจในงานวิจัยนี้ เพื่อจ าลองหา ผลผลิตที่สูง,คุณภาพ
ที่ดีที่สุด,สภาวะการท างานที่ดีที่สุด ,ลดค่าใช้จ่ายในการลงทุน รวมถึง มีความปลอดภัย และไม่
เป็นพิษต่อสิ่งแวดล้อม        
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3.2.1 รายละเอียดของกระบวนการผลิต   
 
กระบวนการผลิตแบ่งออกเป็น 2 ส่วนด้วยกัน คือ  

 
ส่วนท าปฏิกิริยา รูปที่ 1 แสดงแผนผังการไหลในส่วนท าปฏิกิริยาของกระบวนการผลิตฟีนอล
จากคิวมีน ส่วนท าปฏิกิริยานี้สามารถแบ่งย่อยออกได้เป็น 3 ส่วนคือ 

 

 
ภาพที่ 3.2 แบบจ าลองส่วนที่ท าปฏิกิริยาจากสารคิวมีนเปลี่ยนเป็นสารฟีนอล 
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3.2.1.1 หน่วยท าปฏิกิริยาออกซิเดชัน,OX1201,OX1202 (OXIDATION SECTION) 
       

 
                  
 
ภาพที่ 3.2.1.1.1 หน่วยท าปฏิกิริยาออกซิเดชัน 
 
         ผลิตภัณฑ์หลักของ ของหน่วยท าปฏิกิริยาออกซิเดชันก็คือ การน าคิวมีน ท าปฏิกิริยากับ 
ออกซิเจน ได้เป็น คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP) เพื่อที่จะน าไปผลิตเป็น ฟีนอล ซึ่งเป็น
ผลิตภัณฑ์หลัก และ อะซิโตน ซึ่งเป็นผลิตภัณฑ์ร่วม โดยเกิดสารที่ไม่ต้องการน้อยที่สุด ( ใช้คิวมีน 
ให้มีประสิทธิภาพสูงสุด ) และปลอดภัยสูงสุด  โดยมี ออกซิไดเซอร์ 2 ตัวคือ  OX1201, OX1202 
ท าการผลิต คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP) ส่งไปยังหน่วยต่อไป ท่ีร้อยละ  25 – 27 ของ คิวมีน
ไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP) 
 

                                     
 
ภาพที่ 3.2.1.1.2    ปฏิกิริยาหลัก 
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ภาพที่ 3.2.1.1.3    ปฏิกิริยาข้างเคียง 
 
3.2.1.2 หน่วยเพิ่มความเข้มข้น คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP),V1301,V1302 
(CONCENTRATION SECTION)  
                

 
 
ภาพที่ 3.2.1.2.1 หน่วยเพิ่มความเข้มข้น คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP) 
 

      หน่วยเพิ่มความเข้มข้น (V1301,V1302) คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP) ออกแบบไว้
ส าหรับเพิ่มความเข้มข้นของ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP)  ที่ออกจาก ออกซิไดเซอร์ ท่ีร้อยล่ะ  
25-27  เป็นร้อยล่ะ 80 -85 อย่างรวดเร็ว ปลอดภัยและมีประสิทธิภาพ ภายใต้หอกลั่นสูญญากาศ 
2 หอ คือ หอกลั่นแยกตัวที่ 1 (Preflash Column) และ หอกลั่นแยกตัวที่ 2 (Flash Column) 
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3.2.1.3 หน่วยท าปฏิกิริยาการแตกตัว,D1304,E1305 (DECOMPOSITION SECTION) 
 

                                      
 
ภาพที่ 3.2.1.3 หน่วยท าปฏิกิริยาการแตกตัว 

 
หน่วยท าปฏิกิริยาการแตกตัว (D1304)  ท าหน้าที่เปลี่ยน คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ 

(CHP) ไปเป็น ฟีนอล  และ อะซิโตน โดยใช้ กรดซัลฟูริก (H2SO4) เป็นตัวเร่งปฏิกิริยา  . 
หน่วยดึงน้ าออก (E1305 Dehydrator) ท าหน้าที่หลักในการเปลี่ยนไดเมทิลฟีนิล คาร์

บินอล(DMPC)เป็นอัลฟาเมทิล สไตลีน (AMS).ซึ่งจะเกิดปฏิกิริยาข้างเคียงได้สารโมเลกุลหนัก 
(residue) บางส่วน ซึ่ง อัลฟาเมทิล สไตลีน (AMS). สามารถน ากลับไปท าปฏิกิริยา เพื่อ
เปลี่ยนเป็นคิวมีน และน ากลับมาท าปฏิกิริยาใหม่ 

 
3.2.1.3.1 ปฏิกิริยาขั้นพ้ืนฐานในการแตกตัว (Decomposition Chemistry) 
       ปฏิกิริยาขั้นพื้นฐานในการแตกตัว คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP) เป็นดังนี้ 
      คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP) ส่วนใหญ่จะแตกตัวเป็นฟีนอลและอะซิโตน แต่จะมีบางส่วน
จะกลายเป็นสารมนทิน 
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          ปฏิกิริยาการแตกตัว ของคิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP)  จะเกิดอย่างรวดเร็วและคาย
ความร้อนอย่างรุนแรงมาก ( -60.4 Kcal/mol ) ซี่งสามารถแสดงตามสมการ Arrhenius 

                                                        
ขั้นตอนการเกิดปฏิกิริยาการแตกตัว ของคิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP)  เป็นดังนี้ 
 

 
 

ภาพที่ 3.2.1.3.1.1 ปฏิกิริยาการแตกตัวเป็นฟีนอลและอะซิโตน 
 

  
 
 ภาพที่ 3.2.1.3.1.2 ปฏิกิริยาการรวมตัวเป็นสารมลทิน 

 

                                     
 
ภาพที่ 3.2.1.3.1.3  ปฏิกิริยาการแตกตัวเป็นอัลฟาเมทิล สไตลีน (AMS). 
 

          สภาวะในระบบปฏิกิริยาการแตกตัว ต้องท าการควบคุมไม่ให้เกิดปฏิกิริยาอันดับสองซึ่งจะ
ท าให้เกิดสารโมเลกุลหนัก (residue) และสิ่งปลอมปนอ่ืนๆ ( ท าให้ไดฟ้ีนอลลดลง )  ซึ่งปฏิกิริยา
อันดับสองจะสัมพันธ์กับปริมาณ ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC)  ที่มากับ ผลิตภัณฑ์จากหน่วย
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ท าปฏิกิริยาออกซิเดชัน  โดยไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC)   สามารถแตกตัวไปเป็น อัลฟา
เมทิล สไตลีน (AMS) ได้ทั้งแบบใช้กรดและแบบใช้ความร้อน  แต่การใช้กรดจะได้ปริมาณ เมทิล 
สไตลีน (AMS)  น้อยเพราะ เมทิล สไตลีน (AMS)  ที่ได้จากปฏิกิริยาสามารถท าปฏิกิริยากับสาร
อ่ืนๆต่อได้   
          ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) สามารถเกิดปฏิกิริยาได้ร้อยล่ะ 80 ของโมล เมทิล สไต
ลีน (AMS)  ขึ้นไป ขึ้นกับความเข้มข้นของ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP)  ที่เหลือใน ระบบ
ปฏิกิริยาการแตกตัว                                  
               
3.2.1.3.2 การปรับสภาพหลังการท าปฏิกิริยา (NEUTRALIZATION SECTION) 
 

การปรับสภาพหลังการท าปฏิกิริยาออกแบบมาส าหรับก าจัดกรด ที่เหลือจากระบบการแตก
ตัว เพื่อป้องกันการสูญเสีย ฟีนอล (เนื่องจากในสภาวะที่เป็นกรด ฟีนอล สามารถท าปฏิกิริยากับ
สารอ่ืนได้) และป้องกันการกัดกร่อนที่ระบบส่วนท าบริสุทธิ์ฟีนอล กรดซัลฟูริกที่เหลือจากระบบ 
ปฏิกิริยาการแตกตัว  จะถูกก าจัดด้วย ไดเอมีน (Diamine ) ไปเป็นเกลือ (Organic Sulfate)   
ส าหรับการฉีด ไดเอมีน จะควบคุมด้วย การควบคุมแบบอัตราส่วน   โดย อัตราส่วนที่ใช้จะปรับได้
โดยดูจาก PH ที่วัดได้จาก ห้องปฏิบัติการทางเคมี และ ตัวตรวจจับ PH ที่ห้องควบคุม 

 
 

                                     
 
 
ภาพที่ 3.2.1.4.1  ปฏิกิริยารวมตัวเป็นเกลือ 
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ปฏิกิริยาระหว่าง ไดเอมีน (Diamine)  กับกรดซัลฟูริกสามารถแสดงได้ดังปฏิกิริยาต่อไปนี้ 
 

         
 

เกลือ (Organic Salt) ที่ไดจ้ะระเหยยากดังนั้นจึงสามารถเอาออกได้ที่ระบบ ส่วนท า
บริสุทธิ์ฟีนอลโดยเอาออกไปกับ สารมลทิน และสามารถน าสารมลทินเหล่านี้ไปใช้งานต่อได้ที่
เตาเผา  
   
3.2.1.5 ส่วนท าบริสุทธิ์ฟีนอล (FRACTIONATION SECTION) 
 

ส่วนท าบริสุทธิ์ฟีนอล มีหน้าที่หลักคือการแยก และท าให้ ฟีนอล และ อะซิโตน ที่ร่วมกันอยู่
มีความบริสุทธิ์สูงมากขึ้น โดยมีหอกลั่น ที่ท าหน้าที่แยก คิวมีน และ เมทิล สไตลีน (AMS) ส่งกลับ
ไปยังหน่วยท าปฏิกิริยาออกซิไดเซอร์ และแยกสารสารมลทินปริมาณน้อยที่เกิดจาก หน่วยแตกตัว 
คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP)   ฟีนอลถูกท าให้บริสุทธิ์ด้วยการกลั่นแยกออกไปตามความหนัก
เบาของสารนั้น     
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รูปที่ 3.2.1.5.1  ส่วนที่ท าการกลั่นแยกเพื่อให้ได้สารฟีนอลบริสุทธิ์มากกว่าร้อยล่ะ 99.95 ต่อ
น้ าหนัก 
 

รูปที่ 3.2.1.5.1 แสดงแผนผังการไหลในส่วนท าบริสุทธิ์ของกระบวนการผลิตฟีนอลจากคิว
มีน เมื่อผ่านกระบวนการท าปฏิกิริยาและได้สารฟีนอลแล้ว ฟีนอลที่ได้ยังมีสารอ่ืนๆปนอยู่ ซึ่ง
เรียกว่าผลิตภัณฑ์ดิบ และจะต้องน าผลิตภัณฑ์ดิบนี้ไปท าการกลั่นแยกที่ V1401, V1402, V1403, 
V1404, V1405 และ V1406 ก่อนเพื่อให้ได้ฟีนอลที่มีความบริสุทธิ์สูงกว่าร้อยละ 99.95 โดย
น้ าหนักเป็นผลิตภัณฑ์ รวมทั้งได้อะซิโตนที่มีความบริสุทธิ์สูงกว่า 99.90 โดยน้ าหนัก ส่วนสาร
มลทินที่มีโมเลกุลหนักอ่ืนๆ จะถูกส่งไปขายเป็นน้ ามันเตา 

เมื่อผลิตภัณฑ์ดิบส่งมาที่ V1401 จะท าการกลั่นแยกโดยที่สายออกด้านบนประกอบด้วย 
อะซิโตน คิวมีนบางส่วนและน้ า จะถูกส่งต่อไปยัง V1402 เพื่อแยก อะซิโตน ที่มีความบริสุทธิ์
มากกว่าร้อยละ 99.90 โดยน้ าหนัก ส่วนสารคิวมีนจะถูกส่งกลับไปท าปฏิกิริยาใหม่ในส่วนท า
ปฏิกิริยา ในสายออกด้านล่างของ V1401 ประกอบด้วยฟีนอล คิวมีนบางส่วนและอ่ืนๆ จะถูกส่ง
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ต่อไปยัง V1403 เพื่อท าการกลั่นแยก โดยที่สายออกด้านบนของ V1403 ประกอบด้วย AMS, ฟี
นอลประมาณร้อยล่ะ 5-7 โดยน้ าหนัก และคิวมีน ซึ่งฟีนอลจะถูกแยกออกมาเพื่อน ากลับมากลั่น
ซ้ า ส่วน AMS และคิวมีน จะถูกส่งไปท าปฏิกิริยาอีกครั้ง ส่วนสายออกด้านล่างของ V1403 
ประกอบด้วยฟีนอลและอ่ืนๆ จะถูกส่งต่อไปยัง V1404 เพื่อท าการกลั่นแยก สายออกด้านล่างของ 
V1404 ประกอบด้วยสารมลทินและฟีนอลบางส่วนจะถูกส่งต่อไปยัง V1405 เพื่อแยกฟีนอล ออก
ทางสายออกด้านบนของ V1405 ในขณะที่สายออกด้านล่างของ V1405 จะเป็นสารมลทินและมี
ฟีนอลติดไปเล็กน้อยจะส่งไปเป็นน้ ามันเตา ส่วนที่สายดึงออกด้านข้างของ V1404 จะ
ประกอบด้วยฟีนอลเป็นส่วนใหญ่จะถูกส่งต่อไปที่ V1406 เพื่อกลั่นแยกเป็นฟีนอลที่ความบริสุทธิ์
มากกว่าร้อยละ 99.95 โดยน้ าหนัก โดยผลิตภัณฑ์ฟีนอลที่ได้จะออกทางสายดึงออกด้านข้างของ 
V1406 ส่วนสายด้านล่างและด้านบนของ V1406 จะถูกส่งกลับไปกลั่นซ้ าที่ V1404 
 
3.2.2 กลไกในการเกิดปฏิกิริยา 
 

กลไกในการเกิดปฏิกิริยาการแตกตัว  ที่หน่วยแตกตัวคิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP)  
โดยใช้กรดซัลฟูริก 
                               

  
ภาพที่ 3.2.2.1 กลไกในการเกิดปฏิกิริยา 
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ซึ่งปฏิกิริยาที่ได้สามารถอ้างอิงจากบทความนี้ เมื่อใช้ปริมาณกรดน้อย ได้ดังนี้ 
CHP + CUMENE     DMPC 

r1 = A1exp(-E1/RT)[CHP][Cumene] 
                    เมื่อ A1 = 1.75 x 109 m3/gmol/s และ E1 = 27,500 cal/(g mol).    

CHP     AP + methanol 
r2 = A2exp(-E2/RT)[CHP] 

                    เมื่อ A2= 1.45 x 1011 m3/gmol/s และ E2 = 30,000 cal/(g mol).                
CHP     Phenol + Acetone 

rA = AAe-(EA/RT)em[Acid][Acid][CHP]2 
                          เมื่อ AA = 8.0 x 1017 (m3/kmol)2/s, EA = 36000 cal/(g mol), R = 1.987 
cal/(g mol K), m = 126.7 m3/kmol , T เป็น K , [Acid] เป็น kmol/m3 และ CHP เป็น kmol/m3. 

ซึ่งข้อมูลที่ได้สามารถน าไปใช้เพื่อท าแบบจ าลองของปฏิกิริยาการแตกตัวของ คิวมีนไฮโดร
เปอร์ออกไซด์ เป็น ฟีนอล  
 
3.3 คุณสมบัติของฟีนอล 
 
           *เป็นของเหลวไม่มีสี,มีกลิ่นฉุน,เป็นสารประกอบอะโรมาติก  
           *จุดเดือด    182  oC  
           *จุดหลอมเหลว  41  oC  
           *จุดวาปไฟ  79  oC  
           *ความหนาแน่น  1.05 กรัม/ตารางซม. 
           *การละลาย ละลายในน้ ามันได้ดี ,ละลายในน้ าได้เล็กน้อย 
           *การติดไฟ ติดไฟได้ดี 
    
 
 
 
                                                       



 

 

บทที่ 4 
 

ผลการจ าลองกระบวนการ 

 
ในการพัฒนาแบบจ าลองได้พิจารณาประเด็นหลักได้แก่ การเกิดปฏิกิริยาของสาร ระบบ

แลกเปลี่ยนความร้อน ชั้นและแพ็คกิงภายในหอกลั่น ตัวแปรด าเนินการของหอกลั่นได้แก่ อุณหภูมิ 
ความดันและอัตราการไหลของสาร เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน และปั๊ม ซึ่งจะใช้ข้อมูลจริงจาก
ผู้ออกแบบอุปกรณ์ โดยจะใช้ข้อมูลการผลิตที่ร้อยละ 100 110 115 ของการผลิตปกติเพื่อสอบ
เทียบแบบจ าลอง จากนั้นได้ศึกษากรณีศึกษาที่ก าลังผลิตร้อยละ 120 125 ของก าลังการผลิตปกติ 
และพิจารณากรณีที่ด าเนินการผลิตที่ร้อยละ 125 ของสภาวะการด าเนินงานปกติ โดยสมมติให้มี
ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) เกิดขึ้นภายในเครื่องปฏิกรณ์ในปริมาณ 1.5 และ 2 เท่า  

งานวิจัยนี้ใช้โปรแกรมส าเร็จรูป Aspen plus โดยใช้คุณสมบัติ (property) ของโปรแกรม
ดังนี้ process type : “PETCHEM” , base method & property method : NRTL ซึ่งเป็นหนึ่งใน
คุณสมบัติของ โปรแกรมส าเร็จรูป Aspen plus ที่แนะน าให้ใช้กับ การจ าลองกระบวนการผลิตฟี
นอล เริ่มท าการศึกษาเพื่อเก็บข้อมูลจากการออกแบบจ าลองที่ 100 % โดยเปรียบเทียบกับข้อมูล
จริงที่ 100 % ซึ่งเริ่มที่ การท าปฏิกิริยาของคิวมีนกับออกซิเจน (O2) เพื่อเปลี่ยนเป็น คิวมีนไฮโดร
เปอร์ออกไซด์ (CHP)  และมี ปฏิกิริยาข้างเคียงเป็น ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC)  ดังนี้ 

 

 
ภาพที่ 4.1  ปฏิกิริยาหลัก 

 

                                                                        
ภาพที่ 4.2  ปฏิกิริยาข้างเคียง
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ภาพที่ 4.3 แบบจ าลองส่วนที่ท าปฏิกิริยาจากสารคิวมีนเปลี่ยนเป็นสารฟีนอล 

2
2 
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4.1 ผลการวิเคราะห์ที่ก าลังการผลิต 100 % 
 
4.1.1 ผลการวิเคราะห์ ที่ OX1201 และ OX1202 
 
 กระบวนการผลิต คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP)  ประกอบด้วยออกซิไดเซอร์ 2 ตัว (OX1201, 
OX1202) ท่ี OX1201 เกิดคิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP) ร้อยละ  13-14 และ ไดเมทิลฟีนิล 
คาร์บินอล (DMPC) ร้อยละ 0.5-0.6 ส่วน OX1202 เกิดคิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP)  ร้อยละ  
26-27 และ ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) ร้อยละ 0.85-0.95 และจากแบบจ าลองที่จัดท าขึ้นท่ี 
ออกซิไดเซอร์ตัวแรก ได้ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP) ร้อยละ 13.9 และ ไดเมทิลฟีนิล คาร์
บินอล (DMPC) ร้อยละ 0.5  แบบจ าลองที่ออกซิไดเซอร์ ตัวที่ 2 ได้ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ 
(CHP)  ร้อยละ  26.8 และ ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) ร้อยละ 0.97 โดยที่มีปริมาณคิวมีนท่ี
เข้าใหม่ที่ 33.06 ตันต่อชม.และปริมาณคิวมีนที่หมุนวนที่ 106.94 ตันต่อชม.ที่เข้าไปยัง ออกซิได
เซอร์ ตัวแรก 

 
4.1.2 ผลการวิเคราะห์ท่ี V1301        

 
        หลังจากท าปฏิกิริยาเพื่อให้ได้ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP) ร้อยละ  26 -27 น าไปเข้า
ระบบเพื่อปรับความเข้มข้นของ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP)  ให้ได้ร้อยละ 80-85 โดยที่มีหอ
กลั่น 2 หอ โดยที่  หอกลั่นแรกคือ V1301 ท าความเข้มข้นของ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP)  
ให้ได้ร้อยละ 50 – 60  ซึ่งเปรียบเทียบผลจากการจ าลอง V1301 ได้ความเข้มข้นของ คิวมีนไฮโดร
เปอร์ออกไซด์ (CHP)   อยู่ที่ร้อยละ 54.35 โดยที่ แบบจ าลอง V1301 ใช้ข้อมูลค่าสภาวะการ
ท างานดังนี้ในการท าแบบจ าลอง 

ความดันที่ควบคุมหอ  16 มม.ปรอท 
อุณหภูมิของสารขาเข้า 86 oC 
อุณหภูมิของสารขาออกด้านล่าง 59 oC  
อุปกรณ์ใช้แลกเปลี่ยนความร้อนภายใน เป็นแบบ แพ็คกิง (Packing) โดยที่การออกแบบ

เป็นดังนี้  
    ผู้ผลิต     Sulzer 
    แบบ       Mellapak 
    Material        Standard 
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    Dimension    250X 
    Section diameter    6600  mm 
    Sheet thickness       2.6  mm 
    Section packed height   700  mm. 
ซึ่งได้ผลการจ าลองดังนี้ 

Section starting stage: START_STG 1   2   
Section ending stage: STOP_STG 1   2   
Column diameter: DIAM 1   6.6 meter 
Maximum fractional capacity: FLOOD_FAC2 1   0.43971038   
Maximum capacity factor: CAPAC_FAC 1   0.06549 m/sec 
Section pressure drop: DP_SECTION 1   0.000806 kg/sqcm 
Average pressure drop / 
Height: AVGDP_HT2 1   112.9584 N/cum 
Maximum stage liquid holdup: HOLDUP2 1   0.073714 cum 
Surface area: SPAREA 1   256 sqm/cum 
Void fraction: VOIDFR 1   0.987   
1st Stichlmair constant: STICH1 1   1   
2nd Stichlmair constant: STICH2 1   1   
3rd Stichlmair constant: STICH3 1   0.32   
          

การจ าลอง Maximum fractional capacity ไม่เกิน 0.85 จึงสามารถใช้ในการออกแบบได้ 

 
         พิจารณาระบบให้ความร้อนที่ ด้านล่างของ V1301 พบว่า Duty จากแบบจ าลองใช้พลังงาน
ทั้งหมด 4.95 X 106 kcal/hr. จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท า
เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนให้ 3 ชุด ประกอบด้วย E1302 A/B มี Duty ตัวล่ะ  7.79 X 105 kcal/hr 
และ E1303 มี duty 6.35 X 106 kcal/hr ดังนั้นจึงมี duty รวม 7.908 X 106 kcal/hr จึงพอเพียงต่อ
การให้พลังงานที่ดา้นล่างของ V1301 
         พิจารณาระบบควบแน่นด้านบนของหอกลั่นตัวแรก พบว่า Duty จากแบบจ าลองต้องดึง
พลังงานออกทั้งหมด 10.46 X 106 kcal/hr  จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของ
เทคโนโลยี ได้จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน E1301 ให้สามารถดึงพลังงาน ได้ 10.03 X 106 
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kcal/hr โดยที่ ปริมาณน้ าหล่อเย็นไหลเข้า 2,007,292 kg/hr และอุณหภูมิขาเข้า 33 oC อุณหภูมิ
ขาออกท่ี 38 oC ซึ่งสามารถค านวณ duty ได้ดังนี้ 
             Q  = mcp(Tout – Tin)        โดยที่ cp ของน้ าสถานะของเหลว = 1 kcal/kg. 
                  =   2,007,292 X 1 X (38 – 33) 
                  =   10.03 X 106 kcal/hr. 

  แต่ในการใช้งานจริง จะควบคุมน้ าหล่อเย็นขาเข้าอยู่ที่ 30 oC (สามารถท าได้ต่ าถึง 27 oC 
เนื่องจากมีพัดลมระบายความร้อนขนาดใหญ่ที่ Cooling Tower ส ารองไว้อยู่) ดังนั้นจึงค านวณ 
duty ที่มีอยู่จริงคือ 
             Q  = mcp(Tout – Tin)        โดยที่ cp ของน้ าสถานะของเหลว = 1 kcal/kg. 
                  =   2,007,292 X 1 X (38 – 30) 

      =   16.06 X 106 kcal/hr 
 
4.1.3 ผลการวิเคราะห์ท่ี V1302 

 
หอกลั่นที่สองคือ V1302 ท าความเข้มข้นของคิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP)  ให้ได้ร้อยละ 

80 – 85  ซึ่งเปรียบเทียบผลจากการจ าลอง V1302 ได้ความเข้มข้นของคิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ 
(CHP)  อยู่ทีร่้อยละ 82.45 โดยที่ แบบจ าลอง V1302 ใช้ข้อมูลค่าสภาวะการท างานดังนี้ในการท า
แบบจ าลอง 

ความดันที่ควบคุมหอ  16 มม.ปรอท 
อุณหภูมิของสารขาเข้า 59 oC 
อุณหภูมิของสารขาออกด้านล่าง 82 oC  
อุปกรณ์ใช้แลกเปลี่ยนความร้อนภายใน เป็นแบบ แพ็คกิง (Packing) โดยที่การออกแบบ

เป็น  
    ผู้ผลิต     Sulzer 
    แบบ       Mellapak 
    Material        Standard 
    Dimension    250X 
    Section diameter    3400  mm 
    Sheet thickness       2.6  mm 
    Section packed height   2000  mm. 
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ซึ่งได้ผลการจ าลองดังนี้      
Column diameter: DIAM 1 3.4 meter 
Maximum fractional capacity: FLOOD_FAC2 1 0.57104442   
Maximum capacity factor: CAPAC_FAC 1 0.10583691 m/sec 
Section pressure drop: DP_SECTION 1 0.00596311 kg/sqcm 
Average pressure drop / Height: AVGDP_HT2 1 292.391011 N/cum 
Maximum stage liquid holdup: HOLDUP2 1 0.07204269 cum 
Surface area: SPAREA 1 256 sqm/cum 
Void fraction: VOIDFR 1 0.987   
1st Stichlmair constant: STICH1 1 1   
2nd Stichlmair constant: STICH2 1 1   
3rd Stichlmair constant: STICH3 1 0.32   

 
การจ าลอง Maximum fractional capacity ไม่เกิน 0.85 จึงสามารถใช้ในการออกแบบได้ 

 
พิจารณาระบบให้ความร้อนที่ด้านล่างของ V1302 พบว่า Duty จากแบบจ าลองใช้พลังงาน

ทั้งหมด 3.33 X 106 kcal/hr. จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท า
เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนให้ E1304 มี duty 3.6 X 106 kcal/hr จึงพอเพียงต่อการให้พลังงานที่
ด้านล่างของ V1302 

พิจารณาระบบควบแน่นด้านบนของหอกลั่นตัวสอง พบว่า Duty จากแบบจ าลองต้องดึง
พลังงานออกทั้งหมด 3.15  X 106 kcal/hr  จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของ
เทคโนโลยี ได้จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน E1305 ให้สามารถดึงพลังงาน ได้ 3.11 X 106 
kcal/hr โดยที่ ปริมาณน้ าหล่อเย็นไหลเข้า 622,109 kg/hr และอุณหภูมิขาเข้า 33 oC อุณหภูมิขา
ออก 38 oC ซึ่งสามารถค านวณ duty ได้ดังนี้ 
             Q  = mcp(Tout – Tin)        โดยที่ cp ของน้ าสถานะของเหลว = 1 kcal/kg. 
                  =   622,109 X 1 X (38 – 33) 
                  =   3.11 X 106 kcal/hr. 
 แต่ในการใช้งานจริง จะควบคุมน้ าหล่อเย็นขาเข้าอยู่ที่ 30 oC (สามารถท าได้ต่ าถึง 27 oC 
เนื่องจากมีพัดลมระบายความร้อนขนาดใหญ่ที่ Cooling Tower ส ารองไว้อยู่) ดังนั้นจึงค านวณ 
duty ที่มีอยู่จริงคือ 
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             Q  = mcp(Tout – Tin)        โดยที่ cp ของน้ าสถานะของเหลว = 1 kcal/kg. 
                  =   622,109 X 1 X (38 – 30) 

      =    5.0 X 106 kcal/hr   
ดังนั้น สามารถดึงพลังงานความร้อนออกได้ตามที่ต้องการ 
 
4.1.4 ผลการวิเคราะห์ท่ี D1304 

 
          เมื่อได้ความเข้มข้นของ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP)   ท่ีร้อยละ 80 – 85  ตามที่
ต้องการแล้ว ท าการส่งสารที่ได้ไปยังระบบแตกตัว เพื่อแตกคิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP)    
เป็นฟีนอลและอะซิโตน และได้ สารที่ไม่ต้องการ บางตัวออกมาได้ดังนี้ 
     

 
 
ภาพที่ 4.1.4.1 กลไกในการเกิดปฏิกิริยา 

 
                ซึ่งปฏิกิริยาที่ได้สามารถอ้างอิงจากบทความนี้ เมื่อใช้ปริมาณกรดน้อย ได้ดังนี้ 

CHP + CUMENE     DMPC 
r1 = A1exp(-E1/RT)[CHP][Cumene] 

                    เมื่อ A1 = 1.75 x 109 m3 g mol-1 s-1 และ E1 = 27,500 cal/(g mol).    
CHP     AP + methanol 
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r2 = A2exp(-E2/RT)[CHP] 
                    เมื่อ A2= 1.45 x 1011 m3 g mol-1 s-1 และ E2 = 30,000 cal/(g mol).    

CHP     Phenol + Acetone 

rA = AAe-(EA/RT)em[Acid][Acid][CHP]2 
                 เมื่อ AA = 8.0 x 1017 (m3/kmol)2/s, EA = 36000 cal/(g mol), R = 1.987 cal/(g mol 
K), m = 126.7 m3/kmol , T เป็น K , [Acid] เป็น kmol/m3 และ CHP เป็น kmol/m3. 

จากแบบจ าลองเปรียบเทียบกับผลที่เกิดขึ้นจริง เมื่อสารเข้าที่ D1304 แล้ว แตกตัวออกมา
ได้  ตามอัตราส่วน       
 
ตารางท่ี 4.1.4.1 ปริมาณสารที่ได้จากการท าปฏิกิริยาการแตกตัวที่ D1304 
 

 
                                                    

สารที่ออกที่ D1304 แบบจ าลอง ผลที่เกิดขึ้นจริง 

  DMPC 0.02893985 0.03 

  ACETONE 0.31499921 0.315 

  CUMENE 0.133755 0.13 

  PHENOL 0.51042549 0.51 

  CHP 0.01169629 0.012 

 ซึ่งใกล้เคียงกับผลจากการตรวจวัดจริง หลังจากนั้นท าการแตกตัวต่อที่ E1305 เพื่อให้เกิด
สารที่ไม่ต้องการน้อยที่สุด 

 
4.1.5 ผลการวิเคราะห์ท่ี E1305 
 

จากแบบจ าลองเปรียบเทียบกับผลที่เกิดขึ้นจริง เมื่อสารเข้าที่ E1305 แล้ว แตกตัวออกมา
ได้  ตามอัตราส่วน    
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ตารางท่ี 4.1.5.1 ปริมาณสารที่ได้จากการท าปฏิกิริยาที่ E1305 
 

 
 
 
 
 
 
 

           
 
ซึ่งใกล้เคียงกับผลจากการตรวจวัดจริง  หลังจากนั้นจะถูกส่งไปยังส่วนท าบริสุทธิ์ฟีนอล 

เพื่อกลั่นแยกเอา ฟีนอลที่มีความบริสุทธิ์สูงออก 
เมื่อผ่านกระบวนการท าปฏิกิริยาและได้สารฟีนอลแล้ว ฟีนอลที่ได้ยังมีสารอ่ืนๆปนอยู่ ซึ่ง

เรียกว่าผลิตภัณฑ์ดิบ และจะต้องน าผลิตภัณฑ์ดิบนี้ไปท าการกลั่นแยกที่ V1401, V1402, V1403, 
V1404, V1405 และ V1406 ก่อนเพื่อให้ได้ฟีนอลที่มีความบริสุทธิ์สูงกว่าร้อยละ 99.95 โดย
น้ าหนักเป็นผลิตภัณฑ์ รวมทั้งได้อะซิโตนที่มีความบริสุทธิ์สูงกว่า 99.90 โดยน้ าหนัก ส่วนสาร
มลทินที่มีโมเลกุลหนักอ่ืนๆ จะถูกส่งไปขายเป็นน้ ามันเตา 
 

สารที่ออกที่ E1305 แบบจ าลอง ผลที่เกิดขึ้นจริง 

  RESIDUE 0.016228 0.017 

  AMS 0.018763 0.02 

  ACETONE 0.315748 0.318 

  WATER 0.00379 0.012 

  CUMENE 0.133756 0.12 

  PHENOL 0.51164 0.513 
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ภาพที่ 4.4 แบบจ าลองส่วนการกลั่นแยกเพื่อให้ได้สารฟีนอลบริสุทธิ์มากกว่าร้อยละ 99.95 โดยน้ าหนัก

3
0 
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4.1.6 ผลการวิเคราะห์ท่ี V1401 
 

 หอกลั่น V1401 จะท าหน้าที่กลั่นแยก อะซิโตน กับ คิวมีน บางส่วน ออกในสายออก
ด้านบนของหอกลั่น และส่งต่อไปยังหอกลั่น V1402 เพื่อกลั่นแยก อะซิโตน ที่มีความบริสุทธิ์สูง
ออก ส่วนสารต่างๆในสายออกด้านล่างของหอกลั่น V1401 ประกอบด้วย ฟีนอล, คิวมีน , AMS, 
สารมลทิน ออกมาและส่งต่อไปยัง หอกลั่น V1403 เพื่อกลั่นแยก ฟีนอล ต่อไป 

พิจารณาหอกลั่น V1401 มีผลิตภัณฑ์ดิบ เข้าหอกลั่นที่ เทรย์ 21 และ stripping steam 1.5 
kg/cm2 ที่ด้านล่างของหอกลั่น การออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท า
เทรย ์ตามการออกแบบดังนี้ ที่ป้อนเข้าสู่แบบจ าลอง   
           ต้ังแต่ tray ท่ี 2 – 16 รูปแบบของ tray คือ sieve , Number of passes =  1. 
           Tray geometry ;Diameter 2300 mm ;Tray spacing 500 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
           ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 

Section starting stage: START_STG3 1 2   
Section ending stage: STOP_STG3 1 16   
Column diameter: Diameter 1 2.3 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 1 0.337393   
Stage: MAXFLOOD 1 5   
Panel: FLOOD_PANEL 1     
Section pressure drop: DP_SECTION3 1 0.060144 kg/sqcm 

           
การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 

 
           ต้ังแต่ tray ท่ี 17 – 60 รูปแบบของ tray คือ sieve , Number of passes =  1. 
           Tray geometry ;Diameter 2300 mm ;Tray spacing 600 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
           ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 

Section starting stage: START_STG3 2 17   
Section ending stage: STOP_STG3 2 60   
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การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 

 
 พิจารณาระบบให้ความร้อนที่ด้านล่าง V1401 ซึ่งใช้ อุปกรณ์แลกเปลี่ยนความร้อน E1402 

เป็นตัวแลกเปลี่ยนความร้อน  โดย ใช้ ไอน้ า ที่ความดัน 18 กก./ซม2 เข้าที่ด้าน Shell และ สารที่
เพิ่มความร้อนเข้าที่ด้าน tube จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้
จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนให้ E1402 เป็นแบบ Thermosyphon  โดยใช้ค่าการออกแบบ
ป้อนเข้าโปรแกรมจ าลองดังนี้ 
             Vaporizer type    :  Thermosyphon. 
             Program mode   :   Rating. 
   Exchanger geometry 
        Exchanger type. 
             Front head type         N - Integral tubesheet & nonremovable bundle. 
             Shell type                   E - One pass shell. 
             Rear head type          N - Integral channel with flat cover. 
             Exchanger position    Vertical. 
        Tube. 
             Tube type                   Plain. 
             Tube outside diameter        25.4   mm. 
             Tube wall thickness              2.108   mm. 
             Tube wall specification         minimum. 
             Tube pitch                            31.75  mm. 
             Tube pattern                         Triangular.       
             Tube material                        Stainless steel   316 L. 
        Baffles. 

Column diameter: Diameter 2 2.3 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 2 0.80119   
Stage: MAXFLOOD 2 27   
Panel: FLOOD_PANEL 2     
Section pressure drop: DP_SECTION3 2 0.350269 kg/sqcm 
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             Baffle type               single segmental. 
             Baffle cut (% of diameter)      25.6 
        Rating / Simulation data. 
             Shell inside diameter               2000    mm. 
             Baffle spacing                           608    mm. 
            Baffle number                                 7 
            Tube length                              5200   mm. 
            Tube number                            3384  
            Tube passes                                  1 
       Fouling factor 
            Shell side         0.0001  hr.m2.oC/kcal. 
            Tube side         0.004  hr.m2.oC/kcal. 
   จากแบบจ าลองได้ข้อมูลของ E1402 ดังนี้ 
         Exchanger details. 
    Calculated heat duty             1.1 X 106     kcal/hr. 
    Required exchanger area     760    ตารางเมตร 
    Actual exchanger area        1380    ตารางเมตร 

จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยน
ความร้อน E1402 ให้พลังงาน  11.6  X 106 kcal/hr และ มีพื้นผิวสัมผัสที่ 1310 ตารางเมตร ซึ่ง
ใกล้เคียงกับการค านวณของแบบจ าลองที่ใช้ โปรแกรม Aspen B-JAC (เพื่อศึกษาพื้นผิวสัมผัส
จากแบบจ าลองใกล้เคียงกับการออกแบบหรือไม่) 

ส่วนการค านวณของแบบจ าลอง aspen plus ต้องใช้พลังงานคือ  5.9 X 106 kcal/hr ซึ่ง
น้อยกว่าการออกแบบไว้ ดังนั้นแบบจ าลองอยู่ในช่วงที่สามารถใช้งานได้จริง 

พิจารณาระบบควบแน่นด้านบนของ V1401 พบว่า Duty จากแบบจ าลองต้องดึงพลังงาน
ออกทั้งหมด 3.42  X 106 kcal/hr  จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้
จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน E1401 ให้สามารถดึงพลังงาน ได้ 9.89  X 106 kcal/hr โดยที่ 
ปริมาณน้ าหล่อเย็นไหลเข้า 990,085 kg/hr และอุณหภูมิขาเข้า 33 oC อุณหภูมิขาออก 38 oC ซึ่ง
สามารถค านวณ duty ได้ดังนี้ 
             Q  = mcp(Tout – Tin)        โดยที่ cp ของน้ าสถานะของเหลว = 1 kcal/kg. 
                  =   990,085 X 1 X (43 – 33) 
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                  =   9.9 X 106 kcal/hr. 
แต่ในการใช้งานจริง จะควบคุมน้ าหล่อเย็นขาเข้าอยู่ที่ 30 oC (สามารถท าได้ต่ าถึง 27 oC 

เนื่องจากมีพัดลมระบายความร้อนขนาดใหญ่ที่ Cooling Tower ส ารองไว้อยู่) ดังนั้นจึงค านวณ 
duty ที่มีอยู่จริงคือ 
             Q  = mcp(Tout – Tin)        โดยที่ cp ของน้ าสถานะของเหลว = 1 kcal/kg. 
                  =   990,085 X 1 X (43 – 30) 

      =    12.87 X 106 kcal/hr   
ดังนั้น สามารถดึงพลังงานความร้อนออกได้ตามที่ต้องการ 
พิจารณา Pump ที่ใช้ที่ V1401 ประกอบด้วย ปั๊ม ที่ด้านล่างของ V1401 คือ P1402 และ 

Pump ที่ใช้ด้านบนของ V1401 คือ P1403  โดยพิจารณา การออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทาง
เจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท า ปั๊ม ดังนี้ 
         P1402   การไหลสูงสุดที่ท าได้      42.7   m3/hr. 
         P1403   การไหลสูงสุดที่ท าได้      44.3   m3/hr. 

ซึ่งจากแบบจ าลอง ด้านล่างมีอัตราการไหลอยู่ที่  32.34 m3/hr และด้านบนมีอัตราการไหล
อยู่ที่ 17.8 + 17.8 X 0.4  =  24.92  m3/hr. ดังนั้นแบบจ าลองอยู่ในช่วงที่สามารถใช้งานได้จริง 

พิจารณาหอกลั่นตัวต่อไปคือ V1402 ท าหน้าที่แยกอะซิโตน ที่มีความบริสุทธิ์สูงออกจาก 
คิวมีน และน้ า ออก และท าการส่งคิวมีน กลับไปท าปฏิกิริยาใหม่ 

 
4.1.7 ผลการวิเคราะห์ท่ี V1402 
 

หอกลั่น V1402 มีอะซิโตน กับ คิวมีน บางส่วน เข้าหอกลั่นที่ เทรย์ที่ 35 การออกแบบ
ทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท า เทรย์ ตามการออกแบบดังนี้ ที่ป้อนเข้าสู่
แบบจ าลอง   
           ต้ังแต่ tray ท่ี 2 – 3 รูปแบบของ tray คือ Nutter float valve , Number of passes =  2. 
           Tray geometry ;Diameter 3400 mm ;Tray spacing 700 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
           ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 

Section starting stage: START_STG3 1 
 

2   
Section ending stage: STOP_STG3 1 

 
3   

Column diameter: Diameter 1 
 

3.4 meter 
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การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 

 
          ต้ังแต่ tray ท่ี 4 – 26 รูปแบบของ tray คือ Nutter float valve , Number of passes =  2. 
          Tray geometry ;Diameter 3400 mm ;Tray spacing 600 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
           ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 

      
การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้น แบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 

 
       ต้ังแต่ tray ท่ี 27 – 32 รูปแบบของ tray คือ Nutter float valve , Number of passes =  2. 
       Tray geometry ;Diameter 3400 mm ;Tray spacing 600 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
           ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 

Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 1 
 

0.510627   
Stage: MAXFLOOD 1 

 
2   

Panel: FLOOD_PANEL 1 
 

PANEL A   
Section pressure drop: DP_SECTION3 1   0.007528 kg/sqcm 

Section starting stage: START_STG3 2   4   
Section ending stage: STOP_STG3 2   26   
Column diameter: Diameter 2   3.4 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 2   0.557487   
Stage: MAXFLOOD 2   4   
Panel: FLOOD_PANEL 2   PANEL A   
Section pressure drop: DP_SECTION3 2   0.083219 kg/sqcm 

   Section starting stage: START_STG3 3   27   
   Section ending stage: STOP_STG3 3   32   
   Column diameter: Diameter 3   3.4 meter 
   Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 3   0.46773   
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การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้น แบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 

 
        ต้ังแต่ tray ท่ี 33 – 36 รูปแบบของ tray คือ Nutter float valve , Number of passes =  2. 
        Tray geometry ;Diameter 3400 mm ;Tray spacing 500 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
        ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 

            
 
 
 
 
 
 
 

 
การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 

 
ต้ังแต่ tray ท่ี 37 – 60 รูปแบบของ tray คือ Nutter float valve , Number of passes =  2. 

Tray geometry ;Diameter 3300 mm ;Tray spacing 500 mm ;Deck thickness 12 gauge. 
     ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 

   Stage: MAXFLOOD 3   27   
   Panel: FLOOD_PANEL 3   PANEL A   
   Section pressure drop: DP_SECTION3 3   0.021595 kg/sqcm 

Section starting stage: START_STG3 4   33   
Section ending stage: STOP_STG3 4   36   
Column diameter: Diameter 4   3.4 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 4   0.487951   
Stage: MAXFLOOD 4   33   
Panel: FLOOD_PANEL 4   PANEL A   
Section pressure drop: DP_SECTION3 4   0.014602 kg/sqcm 

Section starting stage: START_STG3 5   37   
Section ending stage: STOP_STG3 5   60   
Column diameter: Diameter 5   3.4 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 5   0.464853   
Stage: MAXFLOOD 5   37   
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  การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้น แบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 

 
พิจารณาระบบให้ความร้อนที่ ด้านล่างของ V1402 พบว่า Duty จากแบบจ าลองใช้พลังงาน

ทั้งหมด 6.18 X 106 kcal/hr. จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท า
เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนให้ 2 ชุด ประกอบด้วย E1404 มี duty  1.75 X 106 kcal/hr และ 
E1413 มี duty 5.82 X 106 kcal/hr ดังนั้นจึงมี duty รวม 7.57 X 106 kcal/hr จึงพอเพียงต่อการให้
พลังงานที่ด้านล่างของหอแรก 
         พิจารณาระบบควบแน่นด้านบนของหอกลั่น V1402 พบว่า Duty จากแบบจ าลองต้องดึง
พลังงานออกทั้งหมด 7.34 X 106 kcal/hr  จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของ
เทคโนโลยี ได้จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน E1406 ให้สามารถดึงพลังงาน ได้ 10.97 X 106 
kcal/hr โดยที่ ปริมาณน้ าหล่อเย็นไหลเข้า 2,194,690 kg/hr และอุณหภูมิขาเข้า 33 oC อุณหภูมิ
ขาออก 38 oC ซึ่งสามารถค านวณ duty ได้ดังนี้ 
             Q  = mcp(Tout – Tin)        โดยที่ cp ของน้ าสถานะของเหลว = 1 kcal/kg. 
                  =   2,194,690X 1 X (38 – 33) 
                  =   10.97 X 106 kcal/hr. 

แต่ในการใช้งานจริง จะควบคุมน้ าหล่อเย็นขาเข้าอยู่ที่ 30 oC (สามารถท าได้ต่ าถึง 27 oC 
เนื่องจากมีพัดลมระบายความร้อนขนาดใหญ่ที่ Cooling Tower ส ารองไว้อยู่) ดังนั้นจึงค านวณ 
duty ที่มีอยู่จริงคือ 
             Q  = mcp(Tout – Tin)        โดยที่ cp ของน้ าสถานะของเหลว = 1 kcal/kg. 
                  =   2,194,690 X 1 X (38 – 30) 

      =   17.56 X 106 kcal/hr 
 พิจารณา Pump ที่ใช้ที่ V1402 ประกอบด้วย Pump ที่ด้านล่างของ V1402 คือ P1404 

และ Pump ที่ใช้ด้านบนของ V1402 คือ P1405  โดยพิจารณา การออกแบบทางด้านวิศวกรรม 
ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท า ปั๊ม ดังนี้ 
   P1404   การไหลสูงสุดที่ท าได้      143.9   m3/hr. 
   P1405   การไหลสูงสุดที่ท าได้      122.7   m3/hr. 

Panel: FLOOD_PANEL 5   PANEL A   
 Section pressure drop: DP_SECTION3 5   0.093005 kg/sqcm 
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ซึ่งจากแบบจ าลอง ด้านล่างมีอัตราการไหลอยู่ที่  130 m3/hr และด้านบนมีอัตราการไหลอยู่
ท่ี 0.1 + 0.1 X 600  =  61.1  m3/hr. ดังนั้นแบบจ าลองอยู่ในช่วงที่สามารถใช้งานได้จริง 
อะซิโตนที่มีความบริสุทธิ์สูงจะถูกแยกออกที่ เทรย์ที่  3 โดยมีอัตราการไหลออกจากแบบจ าลองอยู่
ที่ 17.48 m3/hr ซึ่งที่ 100% ในการออกแบบ อัตราการไหลอยู่ที่ 17.79 m3/hr ซึ่งมีความใกล้เคียง
กันมาก ส่วนความบริสุทธิ์ของ อะซิโตน ที่ทางเจ้าของเทคโนโลยีต้องการ ต้องไม่ต่ ากว่าร้อยละ 
99.90 ส่วนการจ าลองสามารถได้ ความบริสุทธิ์ของอะซิโตน อยู่ที่ร้อยละ 99.98  ส่วนการท างาน
เดินเครื่องจริง    จะได้ความบริสุทธิ์ของ อะซิโตน อยู่ที่ร้อยละ 99.97 ซึ่งมีความใกล้เคียงกับ
แบบจ าลองมาก 

หอกลั่น V1403 จะท าหน้าที่กลั่นแยก คิวมีน, AMS และ ฟีนอล บางส่วน ออกที่ด้านบนของ
หอกลั่น และส่งต่อไปยังหน่วยดึงสารกลับมากลั่นใหม่ ส่วนสารต่างๆในสายออกด้านล่างของหอก
ลั่น V1403 จะเหลือ ฟีนอลและสารมลทิน ซึ่งส่งต่อไปยัง หอกลั่น V1404 เพื่อกลั่นแยก ฟีนอล
ต่อไป 

 

4.1.8 ผลการวิเคราะห์ท่ี V1403 
 
           พิจารณาสารที่เข้า หอกลั่น V1403 ประกอบด้วย ฟีนอล, คิวมีน , AMS, สารมลทิน เข้าหอ
กลั่นทีเ่ทรย์  57 ซึ่งมีทั้งหมด 100 เทรย์ การออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้
จัดท า เทรย ์ตามการออกแบบดังนี้ ที่ป้อนเข้าสู่แบบจ าลอง   
           ต้ังแต่ tray ท่ี 2 – 3 รูปแบบของ tray คือ sieve , Number of passes =  1. 
           Tray geometry ;Diameter 3600 mm ;Tray spacing 950 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
           ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 
          
                     
       ก า ร

Section starting stage: START_STG3 1   2   
Section ending stage: STOP_STG3 1   3   
Column diameter: Diameter 1   3.6 meter 
Maximum flooding 
factor: FLOOD_FAC6 1   0.419199   
Stage: MAXFLOOD 1   2   
Panel: FLOOD_PANEL 1       
Section pressure drop: DP_SECTION3 1   0.010876 kg/sqcm 
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จ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85  ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 
 
        ต้ังแต่ tray ท่ี 4 – 6 รูปแบบของ tray คือ sieve , Number of passes =  1. 
        Tray geometry ;Diameter 3600 mm ;Tray spacing 800 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
           ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 

         
การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 

 
         ต้ังแต่ tray ท่ี 7 – 9 รูปแบบของ tray คือ sieve , Number of passes =  1. 
         Tray geometry ;Diameter 3600 mm ;Tray spacing 650 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
        ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 

 
การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 

Section starting stage: START_STG3 2   4   
Section ending stage: STOP_STG3 2   6   
Column diameter: Diameter 2   3.6 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 2   0.427116   
Stage: MAXFLOOD 2   4   
Panel: FLOOD_PANEL 2       
Section pressure drop: DP_SECTION3 2   0.015564 kg/sqcm 

Section starting stage: START_STG3 3   7   
Section ending stage: STOP_STG3 3   9   
Column diameter: Diameter 3   3.6 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 3   0.373667   
Stage: MAXFLOOD 3   7   
Panel: FLOOD_PANEL 3       
 Section pressure drop: DP_SECTION3 3   0.015341 kg/sqcm 
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ต้ังแต่ tray ท่ี 10 – 12 รูปแบบของ tray คือ sieve , Number of passes =  1. 
        Tray geometry ;Diameter 3600 mm ;Tray spacing 450 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
        ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 
 
               
 
      
 
                                   
             
        

       
การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 

 
         ต้ังแต่ tray ท่ี 13 – 100 รูปแบบของ tray คือ sieve , Number of passes =  1. 
         Tray geometry ;Diameter 3600 mm ;Tray spacing 400 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
        ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 
              
 
         
 

 
 
 
 

 
การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 

Section starting stage: START_STG3 4   10   
Section ending stage: STOP_STG3 4   12   
Column diameter: Diameter 4   3.6 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 4   0.444235   
Stage: MAXFLOOD 4   10   
Panel: FLOOD_PANEL 4       
Section pressure drop: DP_SECTION3 4   0.015312 kg/sqcm 

Section starting stage: START_STG3 5   13   
Section ending stage: STOP_STG3 5   100   
Column diameter: Diameter 5   3.6 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 5   0.462793   
Stage: MAXFLOOD 5   13   
Panel: FLOOD_PANEL 5       
Section pressure drop: DP_SECTION3 5   0.444177 kg/sqcm 



41 

 

        พิจารณาระบบให้ความร้อนที่ด้านล่าง V1403 ซึ่งใช้ Heat exchanger E1407 เป็นตัวแรก
เปลี่ยนความร้อน  โดย ใช้ ไอน้ า ที่ความดัน 18 กก./ซม2 เข้าที่ด้าน Shell และ สารที่เพิ่มความร้อน
เข้าที่ด้าน tube จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท าเครื่อง
แลกเปลี่ยนความร้อนให้ E1407 เป็นแบบ Thermosyphon  โดยใช้ค่าการออกแบบป้อนเข้า
โปรแกรมจ าลองดังนี้ 
             Vaporizer type    :  Thermosyphon. 
             Program mode   :   Rating. 
   Exchanger geometry 
        Exchanger type. 
             Front head type         N - Integral tubesheet & nonremovable bundle. 
             Shell type                   E - One pass shell. 
             Rear head type          N - Integral channel with flat cover. 
             Exchanger position    Vertical. 
        Tube. 
             Tube type                   Plain. 
             Tube outside diameter        25.4   mm. 
             Tube wall thickness              2.108   mm. 
             Tube wall specification         minimum. 
             Tube pitch                            31.75  mm. 
             Tube pattern                         Rectangular.       
             Tube material                        Stainless steel   304 L. 
        Baffles. 
             Baffle type               single segmental. 
             Baffle cut (% of diameter)      25.5 
        Rating / Simulation data. 
             Shell inside diameter               1670    mm. 
             Baffle spacing                           475    mm. 
            Baffle number                                 7 
            Tube length                              4200   mm. 
            Tube number                            2000  
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            Tube passes                                  1 
     Fouling factor 
            Shell side         0.0001  hr.m2.oC/kcal. 
            Tube side         0.0004  hr.m2.oC/kcal. 
   จากแบบจ าลองได้ข้อมูลของ E1407 ดังนี้ 
         Exchanger details. 
    Calculated heat duty             1.74 X 106     kcal/hr. 
    Required exchanger area     112    ตารางเมตร 
    Actual exchanger area          664    ตารางเมตร 

 จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยน
ความร้อน E1407 ให้พลังงาน  8.69  X 106 kcal/hr และ มีพื้นผิวสัมผัสที่ 670 ตารางเมตร ซึ่ง
ใกล้เคียงกับการค านวณของแบบจ าลองที่ใช้ โปรแกรม Aspen B-JAC. (เพื่อศึกษาพื้นผิวสัมผัส
จากแบบจ าลองใกล้เคียงกับการออกแบบหรือไม่) 

ส่วนการค านวณของแบบจ าลอง aspen plus ต้องใช้พลังงานคือ  3.02  X 106 kcal/hr ซึ่ง
น้อยกว่าการออกแบบไว้ ดังนั้นแบบจ าลองอยู่ในช่วงที่สามารถใช้งานได้จริง 

พิจารณาระบบควบแน่นด้านบนของ V1403 พบว่า Duty จากแบบจ าลองต้องดึงพลังงาน
ออกทั้งหมด 3.01  X 106 kcal/hr  จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้
จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน E1408 ให้สามารถดึงพลังงาน ได้ 8.36  X 106 kcal/hr โดยที่ 
ปริมาณน้ าหล่อเย็นไหลเข้า 836,918 kg/hr และอุณหภูมิขาเข้า 33 oC อุณหภูมิขาออก 43 oC ซึ่ง
สามารถค านวณ duty ได้ดังนี้ 
             Q  = mcp(Tout – Tin)        โดยที่ cp ของน้ าสถานะของเหลว = 1 kcal/kg. 
                  =   836,918 X 1 X (43 – 33) 
                  =   8.36 X 106 kcal/hr. 

แต่ในการใช้งานจริง จะควบคุมน้ าหล่อเย็นขาเข้าอยู่ที่ 30 oC (สามารถท าได้ต่ าถึง 27 oC 
เนื่องจากมีพัดลมระบายความร้อนขนาดใหญ่ที่ Cooling Tower ส ารองไว้อยู่) ดังนั้นจึงค านวณ 
duty ที่มีอยู่จริงคือ 
             Q  = mcp(Tout – Tin)        โดยที่ cp ของน้ าสถานะของเหลว = 1 kcal/kg. 
                  =   836,918 X 1 X (43 – 30) 

      =    10.88 X 106 kcal/hr   
ดังนั้น สามารถดึงพลังงานความร้อนออกได้ตามที่ต้องการ 



43 

 

พิจารณา Pump ที่ใช้ที่ V1403 ประกอบด้วย ปั๊ม ที่ด้านล่างของ V1403 คือ P1406 และ 
Pump ที่ใช้ด้านบนของ V1403 คือ P1408  โดยพิจารณา การออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทาง
เจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท า ปั๊ม ดังนี้ 
     P1406   การไหลสูงสุดที่ท าได้      34   m3/hr. 
     P1409   การไหลสูงสุดที่ท าได้      72   m3/hr. 

ซึ่งจาก แบบจ าลอง ด้านล่างมีอัตราการไหลอยู่ที่  24.03 m3/hr และด้านบนมีอัตราการไหล
อยู่ที่ 5.6 + 5.6 X 6 =  39.2  m3/hr. ดังนั้นแบบจ าลองอยู่ในช่วงที่สามารถใช้งานได้จริง 

 
4.1.9 ผลการวิเคราะห์ท่ี V1404 

 
         หอกลั่น V1404 จะท าหน้าที่กลั่นแยกฟีนอล ออกที่ เทรย์ 5 ของหอกลั่นและส่งต่อไปยัง 
V1406 ส่วนสารในสายออกด้านล่างของหอกลั่น V1404 ประกอบด้วย สารมลทิน ,ฟีนอล 
บางส่วนส่งต่อไปยัง หอกลั่น V1405 เพื่อกลั่นแยก ฟีนอลออกจากสารมลทิน  พิจารณาสารที่ส่ง
ต่อมายังหอกลั่น V1404 ประกอบด้วย สารมลทิน ,ฟีนอล เข้าหอกลั่นที่ เทรย์ 30 ซึ่งมีทั้งหมด 42 
เทรย์ การออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท า เทรย์ ตามการออกแบบ
ดังนี้ ที่ป้อนเข้าสู่แบบจ าลอง   
           ต้ังแต่ tray ท่ี 2 – 5 รูปแบบของ tray คือ sieve , Number of passes =  1. 
           Tray geometry ;Diameter 3100 mm ;Tray spacing 800 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
           ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 
          
 
 
 
                 
 
 

 
 
การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 

Section starting stage: START_STG3 1   2   
Section ending stage: STOP_STG3 1   5   
Column diameter: Diameter 1   3.1 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 1   0.7957   
Stage: MAXFLOOD 1   2   
Panel: FLOOD_PANEL 1       
Section pressure drop: DP_SECTION3 1   0.040746 kg/sqcm 
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          ต้ังแต่ tray ท่ี 6 – 15 รูปแบบของ tray คือ sieve , Number of passes =  1. 
          Tray geometry ;Diameter 3100 mm ;Tray spacing 750 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
           ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 
    
       
 
 
 

 
 
 

 
การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้  

 
         ต้ังแต่ tray ท่ี 16 – 29 รูปแบบของ tray คือ sieve , Number of passes =  1. 
         Tray geometry ;Diameter 3100 mm ;Tray spacing 650 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
           ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 

    Section starting stage: START_STG3 3   16   
Section ending stage: STOP_STG3 3   29   
Column diameter: Diameter 3   3.1 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 3   0.665365   
Stage: MAXFLOOD 3   16   
Panel: FLOOD_PANEL 3       
Section pressure drop: DP_SECTION3 3   0.100966 kg/sqcm 

      
การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้น แบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 

 

Section starting stage: START_STG3 2   6   
Section ending stage: STOP_STG3 2   15   
Column diameter: Diameter 2   3.1 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 2   0.735035   
Stage: MAXFLOOD 2   6   
Panel: FLOOD_PANEL 2       
Section pressure drop: DP_SECTION3 2   0.084972 kg/sqcm 
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       ต้ังแต่ tray ท่ี 30 – 42 รูปแบบของ tray คือ sieve , Number of passes =  1. 
       Tray geometry ;Diameter 3100 mm ;Tray spacing 450 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
      ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 

Section starting stage: START_STG3 4   30   
Section ending stage: STOP_STG3 4   42   
Column diameter: Diameter 4   3.1 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 4   0.689833   
Stage: MAXFLOOD 4   30   
Panel: FLOOD_PANEL 4       
Section pressure drop: DP_SECTION3 4   0.085341 kg/sqcm 

            การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 
 

พิจารณาระบบให้ความร้อนที่ด้านล่าง V1404 ซึ่งใช้อุปกรณ์แลกเปลี่ยนความร้อน E1412 
เป็นตัวแลกเปลี่ยนความร้อน  โดย ใช้ ไอน้ า ที่ความดัน 18 กก./ซม2 เข้าที่ด้าน Shell และ สารที่
เพิ่มความร้อนเข้าที่ด้าน tube จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้
จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนให้ E1412 เป็นแบบ Thermosyphon  โดยใช้ค่าการออกแบบ
ป้อนเข้าโปรแกรมจ าลองดังนี้ 
             Vaporizer type    :  Thermosyphon. 
             Program mode   :   Rating. 
   Exchanger geometry 
        Exchanger type. 
             Front head type         N - Integral tubesheet & nonremovable bundle. 
             Shell type                   E - One pass shell. 
             Rear head type          N - Integral channel with flat cover. 
             Exchanger position    Vertical. 
        Tube. 
             Tube type                   Plain. 
             Tube outside diameter        25.4   mm. 
             Tube wall thickness              2.108   mm. 
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             Tube wall specification         minimum. 
             Tube pitch                            31.75  mm. 
             Tube pattern                         Triangular.       
             Tube material                        Stainless steel   304 L. 
        Baffles. 
             Baffle type               single segmental. 
             Baffle cut (% of diameter)      25.5 
        Rating / Simulation data. 
             Shell inside diameter               1220    mm. 
             Baffle spacing                           328    mm. 
            Baffle number                                 9 
            Tube length                              3700   mm. 
            Tube number                            1200  
            Tube passes                                  1 
     Fouling factor 
            Shell side         0.0001  hr.m2.oC/kcal. 
            Tube side         0.0005  hr.m2.oC/kcal. 
   จากแบบจ าลองได้ข้อมูลของ E1407 ดังนี้ 
         Exchanger details. 
    Calculated heat duty             1.26 X 106     kcal/hr. 
    Required exchanger area     71    ตารางเมตร 
    Actual exchanger area          342    ตารางเมตร 

จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยน
ความร้อน E1412 ให้พลังงาน  5.29  X 106 kcal/hr และ มีพื้นผิวสัมผัสที่ 342 ตารางเมตร ซึ่ง
ใกล้เคียงกับการค านวณของแบบจ าลองที่ใช้ โปรแกรม Aspen B-JAC. (เพื่อศึกษาพื้นผิวสัมผัส
จากแบบจ าลองใกล้เคียงกับการออกแบบหรือไม่) 

ส่วนการค านวณของแบบจ าลอง aspen plus ต้องใช้พลังงานคือ  5.09  X 106 kcal/hr ซึ่ง
น้อยกว่าการออกแบบไว้ ดังนั้นแบบจ าลองอยู่ในช่วงที่สามารถใช้งานได้จริง 

พิจารณาระบบควบแน่นด้านบนของ V1404 พบว่า Duty จากแบบจ าลองต้องดึงพลังงาน
ออกทั้งหมด 4.78  X 106 kcal/hr  จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้
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จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน E1413 ให้สามารถดึงพลังงาน ได้ 5.82  X 106 kcal/hr ดังนั้น 
สามารถดึงพลังงานความร้อนออกได้ตามที่ต้องการ 

พิจารณา ปั๊ม ที่ใช้ที่ V1404 ประกอบด้วย P1406 ที่ใช้ดึง ฟีนอล ออกที่ เทรย์ 5 และ ที่
ด้านบนของ V1404 คือ P1411  โดยพิจารณา การออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของ
เทคโนโลยี ได้จัดท า ปัม๊ ดังนี้ 
     P1412   การไหลสูงสุดที่ท าได้      33   m3/hr. 
     P1411   การไหลสูงสุดที่ท าได้      48   m3/hr. 

ซึ่งจาก แบบจ าลอง P1412 มีอัตราการไหลอยู่ที่  22.82 m3/hr และด้านบนมีอัตราการไหล
อยู่ที่ 0.1 + 0.1 X 400 =  40.1  m3/hr. ดังนั้นแบบจ าลองอยู่ในช่วงที่สามารถใช้งานได้จริง 

หอกลั่น V1405 จะท าหน้าที่กลั่นแยก ฟีนอล ออกที่ด้านบนของหอกลั่นและส่งกลับไปยัง 
V1404 ส่วนด้านล่างของหอกลั่น V1404 ประกอบด้วย สารมลทินและฟีนอลที่ไม่สามารถกลั่น
แยกได้ส่งต่อไปยัง ถังเก็บเพื่อน าไปเป็น น้ ามันเตา 
 

4.1.10 ผลการวิเคราะห์ท่ี V1405 
 

           พิจารณาสารที่ส่งต่อมายังหอกลั่น V1405 ประกอบด้วย สารมลทินและฟีนอล เข้าหอกลั่น
ที่ เทรย์ 1 ซึ่งมีทั้งหมด 8 เทรย์ การออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท า 
เทรย ์ตามการออกแบบดังนี้ ที่ป้อนเข้าสู่แบบจ าลอง   
           ต้ังแต่ tray ท่ี 1 – 8 รูปแบบของ tray คือ sieve , Number of passes =  1. 
           Tray geometry ;Diameter 900 mm ;Tray spacing 600 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
           ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 
         
                                   

 
 
 
 
 
 

Section starting stage: START_STG3 1   2   
Section ending stage: STOP_STG3 1   8   
Column diameter: Diameter 1   0.9 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 1   0.138194   
Stage: MAXFLOOD 1   7   
Panel: FLOOD_PANEL 1       
Section pressure drop: DP_SECTION3 1   0.031934 kg/sqcm 
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การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 
 
พิจารณาระบบให้ความร้อนที่ด้านล่าง V1405 ซึ่งใช้ อุปกรณ์แลกเปลี่ยนความร้อน E1409 

เป็นตัวแลกเปลี่ยนความร้อน  โดย ใช้ ไอน้ า ที่ความดัน 18 กก./ซม2 เข้าที่ด้าน Shell และ สารที่
เพิ่มความร้อนเข้าที่ด้าน tube จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้
จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนให้ E1409 เป็นแบบ Thermosyphon  โดยใช้ค่าการออกแบบ
ป้อนเข้าโปรแกรมจ าลองดังนี้ 
             Vaporizer type    :  Thermosyphon. 
             Program mode   :   Rating. 
   Exchanger geometry 
        Exchanger type. 
             Front head type         N – Bonnet bolted or Integral with tubesheet. 
             Shell type                   E - One pass shell. 
             Rear head type          N - Integral channel with flat cover. 
             Exchanger position    Vertical. 
        Tube. 
             Tube type                   Plain. 
             Tube outside diameter        25.4   mm. 
             Tube wall thickness              2.108   mm. 
             Tube wall specification         minimum. 
             Tube pitch                            31.75  mm. 
             Tube pattern                         Triangular.       
             Tube material                        Stainless steel   304 L. 
        Baffles. 
             Baffle type               single segmental. 
             Baffle cut (% of diameter)      25.5 
        Rating / Simulation data. 
             Shell inside diameter                 940    mm. 
             Baffle spacing                           300    mm. 
            Baffle number                                 5 
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            Tube length                              2200   mm. 
            Tube number                              600  
            Tube passes                                  1 
     Fouling factor 
            Shell side         0.0001  hr.m2.oC/kcal. 
            Tube side         0.001  hr.m2.oC/kcal. 
   จากแบบจ าลองได้ข้อมูลของ E1407 ดังนี้ 
         Exchanger details. 
    Calculated heat duty             5 X 104    kcal/hr. 
    Required exchanger area       11    ตารางเมตร 
    Actual exchanger area          100    ตารางเมตร 

จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยน
ความร้อน E1409 ให้พลังงาน  0.345  X 106 kcal/hr และ มีพื้นผิวสัมผัสที่ 96.7 ตารางเมตร ซึ่ง
ใกล้เคียงกับการค านวณของแบบจ าลองที่ใช้ โปรแกรม Aspen B-JAC. (เพื่อศึกษาพื้นผิวสัมผัส
จากแบบจ าลองใกล้เคียงกับการออกแบบหรือไม่) 

ส่วนการค านวณของแบบจ าลอง aspen plus ต้องใช้พลังงานคือ  0.13  X 106 kcal/hr ซึ่ง
น้อยกว่าการออกแบบไว้ ดังนั้นแบบจ าลองอยู่ในช่วงที่สามารถใช้งานได้จริง 

พิจารณาระบบควบแน่นด้านบนของ V1405 พบว่า Duty จากแบบจ าลองต้องดึงพลังงาน
ออกทั้งหมด 0.14 X 106 kcal/hr  จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้
จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน E1411 ให้สามารถดึงพลังงาน ได้ 0.34  X 106 kcal/hr  โดยที่ 
ปริมาณน้ าหล่อเย็นไหลเข้า 34,064 kg/hr และอุณหภูมิขาเข้า 50 oC อุณหภูมิขาออก 60 oC ซึ่ง
สามารถค านวณ duty ได้ดังนี้ 
             Q  = mcp(Tout – Tin)        โดยที่ cp ของน้ าสถานะของเหลว = 1 kcal/kg. 
                  =   34,064 X 1 X (60 – 50) 
                  =   0.34 X 106 kcal/hr. 
             ดังนั้น สามารถดึงพลังงานความร้อนออกได้ตามที่ต้อง 

พิจารณา Pump ที่ใช้ที่ V1405 ประกอบด้วย ปั๊ม P1410 ที่ใช้ดึง สารมลทินและฟีนอลที่ไม่
สามารถกลั่นแยกได้ออก  โดยพิจารณา การออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้
จัดท า ปั๊ม ดังนี้ 
            P1410   การไหลสูงสุดที่ท าได้      18.7   m3/hr. 
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ซึ่งจาก แบบจ าลอง P1410 มีอัตราการไหลอยู่ที่  13.49 m3/hr ดังนั้นแบบจ าลองอยู่ในช่วง
ที่สามารถใช้งานได้จริง 
 
4.1.11 ผลการวิเคราะห์ท่ี V1406 
 

หอกลั่น V1406 จะท าหน้าที่กลั่นแยก ฟีนอล ที่มีความบริสุทธิ์สูงออกที่ เทรย์ 6 ของหอกลั่น
และส่งต่อไปยัง ถังเก็บ ส่วนด้านล่างและด้านบนของหอกลั่น V1406 จะได้ ฟีนอลที่มีสารมลทิน 
ส่งกลับไปยัง หอกลั่น V1404 เพื่อกลั่นแยก ฟีนอล ต่อไป 
           พิจารณาหอกลั่น V1406 มี ฟีนอล เข้าหอกลั่นที่ เทรย์ 36 ซึ่งมีทั้งหมด 41 เทรย์ การ
ออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท า เทรย์ ตามการออกแบบดังนี้ ที่
ป้อนเข้าสู่แบบจ าลอง   
           ต้ังแต่ tray ท่ี 2 – 6 รูปแบบของ tray คือ sieve , Number of passes =  1. 
           Tray geometry ;Diameter 2700 mm ;Tray spacing 650 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
           ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 

      
      การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 
 
         ต้ังแต่ tray ท่ี 7 – 20 รูปแบบของ tray คือ sieve , Number of passes =  1. 
         Tray geometry ;Diameter 2700 mm ;Tray spacing 600 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
           ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 

Section starting stage: START_STG3 1   2   
Section ending stage: STOP_STG3 1   6   
Column diameter: Diameter 1   2.7 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 1   0.54591   
Stage: MAXFLOOD 1   2   
Panel: FLOOD_PANEL 1       
Section pressure drop: DP_SECTION3 1   0.03432 kg/sqcm 
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Section starting stage: START_STG3 2   7   
Section ending stage: STOP_STG3 2   20   
Column diameter: Diameter 2   2.7 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 2   0.53787   
Stage: MAXFLOOD 2   7   
Panel: FLOOD_PANEL 2       
Section pressure drop: DP_SECTION3 2   0.08637 kg/sqcm 

                
      การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 
 
          ต้ังแต่ tray ท่ี 21 – 35 รูปแบบของ tray คือ sieve , Number of passes =  1. 
          Tray geometry ;Diameter 2700 mm ;Tray spacing 550 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
           ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 

Section starting stage: START_STG3 3   21   
Section ending stage: STOP_STG3 3   35   
Column diameter: Diameter 3   2.7 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 3   0.53923   
Stage: MAXFLOOD 3   21   
Panel: FLOOD_PANEL 3       
Section pressure drop: DP_SECTION3 3   0.08948 kg/sqcm 

        
การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 

 
          ต้ังแต่ tray ท่ี 36 – 41 รูปแบบของ tray คือ sieve , Number of passes =  1. 
          Tray geometry ;Diameter 2700 mm ;Tray spacing 600 mm ;Deck thickness 12 
gauge. 
           ซึ่งผลการจ าลองได้ค่าออกมาดังนี้ 

Section starting stage: START_STG3 4   36   
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การจ าลอง Maximum flooding factor น้อยกว่า 0.85 ดังนั้นแบบจ าลองนี้สามารถใช้งานได้ 

 
          พิจารณาระบบให้ความร้อนที่ด้านล่าง V1406 ซึ่งใช้ อุปกรณ์แลกเปลี่ยนความร้อน  E1417 
เป็นตัวแลกเปลี่ยนความร้อน  โดย ใช้ ไอน้ า ที่ความดัน 18 กก./ซม2 เข้าที่ด้าน Shell และ สารที่
เพิ่มความร้อนเข้าที่ด้าน tube จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้
จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนให้ E1417 เป็นแบบ Thermosyphon  โดยใช้ค่าการออกแบบ
ป้อนเข้าโปรแกรมจ าลองดังนี้ 
             Vaporizer type    :  Thermosyphon. 
             Program mode   :   Rating. 
   Exchanger geometry 
        Exchanger type. 
             Front head type         N - Integral tubesheet & nonremovable bundle. 
             Shell type                   E - One pass shell. 
             Rear head type          N - Integral channel with flat cover. 
             Exchanger position    Vertical. 
        Tube. 
             Tube type                   Plain. 
             Tube outside diameter        25.4   mm. 
             Tube wall thickness              2.108   mm. 
             Tube wall specification         minimum. 
             Tube pitch                            31.75  mm. 
             Tube pattern                         Triangular.       
             Tube material                        Stainless steel   304 L. 

Section ending stage: STOP_STG3 4   41   
Column diameter: Diameter 4   2.7 meter 
Maximum flooding factor: FLOOD_FAC6 4   0.55324   
Stage: MAXFLOOD 4   36   
Panel: FLOOD_PANEL 4       
Section pressure drop: DP_SECTION3 4   0.03939 kg/sqcm 
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        Baffles. 
             Baffle type               single segmental. 
             Baffle cut (% of diameter)      25.7 
        Rating / Simulation data. 
             Shell inside diameter               1860    mm. 
             Baffle spacing                           586    mm. 
            Baffle number                                 2 
            Tube length                              2000   mm. 
            Tube number                            2900  
            Tube passes                                  1 
     Fouling factor 
            Shell side         0.0001  hr.m2.oC/kcal. 
            Tube side         0.0005  hr.m2.oC/kcal. 
   จากแบบจ าลองได้ข้อมูลของ E1407 ดังนี้ 
         Exchanger details. 
    Calculated heat duty             0.8 X 106     kcal/hr. 
    Required exchanger area     37.8    ตารางเมตร 
    Actual exchanger area          425    ตารางเมตร 

จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยน
ความร้อน E1417 ให้พลังงาน  6.57  X 106 kcal/hr และ มีพื้นผิวสัมผัสที่ 433 ตารางเมตร ซึ่ง
ใกล้เคียงกับการค านวณของแบบจ าลองที่ใช้ โปรแกรม Aspen B-JAC. (เพื่อศึกษาพื้นผิวสัมผัส
จากแบบจ าลองใกล้เคียงกับการออกแบบหรือไม่) 
          ส่วนการค านวณของแบบจ าลอง aspen plus ต้องใช้พลังงานคือ  4.56  X 106 kcal/hr ซึ่ง
น้อยกว่าการออกแบบไว้ ดังนั้นแบบจ าลองอยู่ในช่วงที่สามารถใช้งานได้จริง 

พิจารณาระบบควบแน่นด้านบนของ V1404 พบว่า Duty จากแบบจ าลองต้องดึงพลังงาน
ออกทั้งหมด 3.12  X 106 kcal/hr  จากการออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้
จัดท าเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน ไว้ 2 ชุดคือ E1418 ให้สามารถดึงพลังงาน ได้ 6.1  X 106 
kcal/hr และ E1419 ให้สามารถดึงพลังงาน ได้ 1.88  X 106 kcal/hr 
       ดังนั้น สามารถดึงพลังงานความร้อนออกได้ตามที่ต้องการ 
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พิจารณา ปั๊ม ที่ใช้ที่ V1406 ประกอบด้วย Pump  P1415 ที่ใช้ดึง Phenol ออกที่ด้านล่าง
ของหอกลั่น โดยพิจารณา การออกแบบทางด้านวิศวกรรม ทางเจ้าของเทคโนโลยี ได้จัดท า ปั๊ม 
ดังนี้ 
         P1415   การไหลสูงสุดที่ท าได้      7.2   m3/hr. 

ซึ่งจาก แบบจ าลอง P1415 มีอัตราการไหลอยู่ที่  2.03 m3/hr  ดังนั้นแบบจ าลองอยู่ในช่วงที่
สามารถใช้งานได้จริง 
          ส่วน ฟีนอล ที่มีความบริสุทธิ์สูงจะออกที่ เทรย์ที่ 6 โดยมีอัตราการไหลออกจากแบบจ าลอง
อยู่ที่ 23.8 ตัน/ชม. ซึ่งที่ 100% ในการเดินเครื่องจักร อัตราการไหลอยู่ที่ 23.6 ตัน/ชม. ซึ่งมีความ
ใกล้เคียงกันมาก ส่วนความบริสุทธิ์ของฟีนอล ที่ทางเจ้าของเทคโนโลยีต้องการ ต้องไม่ต่ ากว่าร้อย
ละ 99.90 ส่วนการจ าลองสามารถได้ ความบริสุทธิ์ของฟีนอลอยู่ที่ร้อยละ 99.99  ส่วนการ
เดินเครื่องจริง จะได้ความบริสุทธิ์ของฟีนอลอยู่ที่ร้อยละ 99.99 ซึ่งมีความใกล้เคียงกับแบบจ าลอง
มาก 

 
4.2 ผลการจ าลองแต่ละก าลังการผลิตที่อุปกรณ์ต่างๆ 
 

 ผลการจ าลองโดยจะใช้ข้อมูลการผลิตที่ร้อยละ 100 110 115 ของการผลิตปกติเพื่อสอบ
เทียบแบบจ าลอง จากนั้นได้ศึกษากรณีศึกษาที่ก าลังผลิตร้อยละ 120 125 ของก าลังการผลิตปกติ 
และพิจารณากรณีที่ด าเนินการผลิตที่ร้อยละ 125 ของสภาวะการด าเนินงานปกติ โดยสมมติให้มี
ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) เกิดขึ้นภายในเครื่องปฏิกรณ์ในปริมาณ 1.5 และ 2 เท่า และท า
การสอบเทียบผล 

 
4.2.1 ผลการจ าลองแต่ละก าลังการผลิตที่ OX1201     
 

กระบวนการผลิต คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP)  ประกอบด้วยออกซิไดเซอร์ 2 ตัว 
(OX1201, OX1202) ท่ี OX1201 เกิด คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP) ร้อยละ  13-14 และ ได
เมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) ร้อยละ 0.5-0.6 ส่วน OX1202 เกิด คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ 
(CHP)  ร้อยละ  26-27 และ ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) ร้อยละ 0.85-0.95 (โดยใช้วิธีเพิ่ม
conversion ของปฏิกิริยาในแต่ละก าลังการผลิต) ตารางที่ 2 แสดงปริมาณคิวมีนที่เปลี่ยนเป็น 
CHP ที่ OX1202 อัตราส่วนปริมาณ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP)  และ ไดเมทิลฟีนิล คาร์
บินอล (DMPC) จะแปรผันตามปริมาณการผลิต 
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สารคิวมีนที่เข้าสู่ OX1201 แบ่งออกเป็น 2 ส่วนคือ คิวมีนป้อนใหม่ และ คิวมีนหมุนวน ซึ่งมี
อัตราส่วนตามตารางต่อไปนี้ 

 
ตารางที่ 4.2.1.1 ปริมาณคิวมีนที่เข้าสู่กระบวนการผลิต 

ก าลังการผลิต Cumene Mass Flow tons/hr Cumene Mass Fractionation 

  Total Recycle Fresh Recycle Fresh 

100% 140 106.9389 33.0611 0.763849229 0.236150771 

110% 154 118.0924 35.9076 0.766834084 0.233165916 

115% 159 121.4987 37.5013 0.764142723 0.235857277 

120% 166 126.8876 39.1124 0.764383355 0.235616645 

125% 170 129.563 40.437 0.762135129 0.237864871 

125%1.5DMPC 170 128.9312 41.0688 0.7584191 0.2415809 

125% 2DMPC 170 128.4263 41.5737 0.755449106 0.244550894 
 
จากตารางอัตราส่วนปริมาณคิวมีนป้อนใหม่จะแปรผันตามปริมาณการผลิต  และ

อัตราส่วนของ คิวมีนหมุนวน จะต่างกันเล็กน้อยเพราะขึ้นอยู่กับ การเกิดปฏิกิริยาที่ออกซิไดเซอร์
ตัวที ่1 และ 2 
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ตารางที่ 4.2.1.2 ปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นใน OX1201  

ก าลังการ OX1201 Mass Flow tons/hr OX1201 Mass Fractionation 

ผลิต  CUMENE     CHP   DMPC CUMENE     CHP   DMPC 

100% 123.2089 19.9622 0.71024 0.85615 0.138714 0.00493531 

110% 135.487 22.3118 0.79255 0.85415 0.140659 0.00499642 

115% 139.9744 22.9831 0.84063 0.85438 0.140286 0.00513106 

120% 146.1229 23.9894 0.84059 0.85459 0.1403 0.00491612 

125% 148.8729 25.1624 0.87042 0.85099 0.143834 0.00497551 

125%1.5DMPC 148.5981 25.1625 1.20059 0.84915 0.143789 0.00686069 

125% 2DMPC 148.3482 25.1626 1.50076 0.84748 0.143748 0.00857349 
 
  

        
ภาพที่ 4.2.1.1 ปริมาณสารที่ออกจาก OX1201 (ton/hr) 
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 ภาพที่ 4.2.1.2 อัตราส่วนสารที่ออกจาก OX1201  
         

จากตารางและกราฟอัตราส่วนปริมาณคิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์(CHP) และไดเมทิลฟีนิล 
คาร์บินอล (DMPC) จะแปรผันตามปริมาณการผลิตและอัตราส่วนของคิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์
(CHP)และ ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) จะต่างกันขึ้นอยู่กับการจ าลอง การเกิดปฏิกิริยาที่ 
ออกซิไดเซอร์ตัวที่ 1  หรือ OX1201. 
 

4.2.2 ผลการจ าลองแต่ละก าลังการผลิตที่ OX1202   
 

การศึกษาสารที่ได้จากการท าปฏิกิริยา ที่ Oxidizer 2 หรือ OX1202 แสดงในตารางและ
กราฟดังต่อไปนี ้
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ตารางท่ี 4.2.2.1 ปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นใน OX1202  

ก าลังการ OX1201 Mass Flow tons/hr OX1201 Mass Fractionation 

ผลิต    CUMENE   CHP   DMPC   CUMENE   CHP   DMPC 

100% 106.9389 39.7584 1.43085 0.72186 0.268379 0.00966 

110% 118.0924 43.4496 1.51307 0.7241 0.266417 0.00928 

115% 121.4987 45.4633 1.62124 0.72056 0.269623 0.00961 

120% 126.8876 47.4763 1.5912 0.72099 0.269765 0.00904 

125% 129.563 48.6489 1.65099 0.72019 0.270422 0.00918 

125%1.5DMPC 128.9312 48.6491 2.4015 0.71621 0.270244 0.01334 

125% 2DMPC 128.4263 48.6492 3.00192 0.71303 0.270102 0.01667 
 
 

                               
ภาพที่ 4.2.2.1 ปริมาณสารที่ออกจาก OX1202 (ton/hr) 
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ภาพที่ 4.2.2.2 อัตราส่วนสารที่ออกจาก OX1202  

 
        จากตารางและกราฟอัตราส่วนปริมาณคิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์(CHP) และไดเมทิลฟีนิล 
คาร์บินอล (DMPC) จะแปรผันตามปริมาณการผลิตและอัตราส่วนของคิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์
(CHP)และ ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) จะต่างกันขึ้นอยู่กับการจ าลอง การเกิดปฏิกิริยาที่ 
ออกซิไดเซอร์ตัวที่ 2  หรือ OX1202. 
 
4.2.3 ผลการจ าลองแต่ละก าลังการผลิตที่ V1301     
 
      ผลการจ าลองการเพิ่มความเข้มข้นของคิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์(CHP)  ในแต่ละก าลังการ
ผลิตท่ี หอกลั่นแรก (Preflash column) หรือ V1301 แสดงในตารางและกราฟดังต่อไปนี้ 
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ตารางท่ี 4.2.3.1 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านบน V1301 

ก าลังการ OVHD V1301 Mass Flow tons/hr OVHD V1301 Mass Fractiontion 

ผลิต  CUMENE DMPC CHP CUMENE DMPC CHP 

100% 72.9235 0.0545795 0.007456 0.99895 0.00075 0.0001021 

110% 81.9069 0.052395 0.007058 0.99887 0.00064 8.61E-05 

115% 84.8978 0.0594017 0.008073 0.9988 0.00070 9.50E-05 

120% 88.1948 0.0601674 0.008777 0.99881 0.00068 9.94E-05 

125% 90.8841 0.068571 0.010275 0.99873 0.00075 0.0001129 

125%1.5DMPC 90.8998 0.1023583 0.010772 0.99835 0.00112 1.18E-04 

125% 2DMPC 90.8216 0.1301563 0.011129 0.99804 0.00143 0.0001223 

 
 

ภาพที่ 4.2.3.1 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านบน V1301 (ton/hr) 
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ภาพที่ 4.2.3.2 ปริมาณอัตราส่วนสารต่างๆในสายออกด้านบน V1301  

 
         จากตารางและกราฟอัตราส่วนปริมาณคิวมีน จะแปรผันตามปริมาณการผลิต  และ
อัตราส่วนของคิวมีน ,คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์(CHP) และไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) ใน
การผลิตจริงใกล้เคียงกันกับแบบจ าลอง ทีส่ายออกด้านบน V1301  
 

ตารางท่ี 4.2.3.2 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1301  

ก าลังการ Btm V1301 Mass Flow tons/hr Btm V1301 Mass Fractionation 

ผลิต    CHP CUMENE   DMPC   CHP CUMENE     DMPC 

100% 39.75096 34.0154 1.37627 0.5290067 0.45268 0.018315 

110% 43.44254 36.1855 1.46068 0.5357409 0.44625 0.018013 

115% 45.45519 36.6009 1.56184 0.5436058 0.43772 0.018678 

120% 47.46749 38.6928 1.53103 0.5413018 0.44124 0.017459 

125% 48.63863 38.6789 1.58241 0.5471168 0.43508 0.017800 

125%1.5DMPC 48.63831 38.0314 2.29914 0.546689 0.42747 0.025842 

125% 2DMPC 48.63809 37.6047 2.87176 0.5457929 0.42198 0.032225 
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ภาพที่ 4.2.3.3 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1301 (ton/hr) 
 

 
ภาพที่ 4.2.3.4 ปริมาณอัตราส่วนสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1301 
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 จากตารางและกราฟอัตราส่วนปริมาณคิวมีนจะแปรผันตามปริมาณการผลิต  และ
อัตราส่วนของ คิวมีน ,คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์(CHP) และไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) มี
ความแตกต่างกันเล็กน้อย เนื่องจากตัวแปรในการปรับสภาวะของแบบจ าลอง ที่สายออกด้านล่าง 
V1301 

 
ตารางท่ี 4.2.3.3 สภาวะการท างานต่างๆของ V1301  

 

ก าลังการผลิต Packing 
E1303 
Boiler 

E1301 
Condenser 

Temperature  
(0C) Reflux 

 
Maximum  kcal/hr kcal/hr       

100% 0.43971038 6.21 11.87 OVHD BTM tons/hr 

110% 0.54359838 7.64 14.31 40 62 13.548 

115% 0.55356462 7.82 14.71 40 61 18.82 

120% 0.55619411 7.87 15.04 40 61 18.72 

125% 0.55260826 7.88 15.25 40 61 17.83 

125%1.5DMPC 0.55225143 7.89 15.26 40 61 16.71 

125% 2DMPC 0.55146181 7.9 15.26 40 62 16.71 

Design 0.85(max) 7.908 10.03 - - - 

Actual - - 16.06 - - - 
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ภาพที่ 4.2.3.5 สภาวะการท างานของ packing,reboiler,condensor ท่ี V1301 
 

 
ภาพที่ 4.2.3.6 สภาวะการท างานของ temperature,reflux ท่ี V1301  
 

        จากตารางและกราฟพบว่า เมื่อมีการเพิ่มก าลังการผลิตขึ้น ต้องใช้หม้อต้มซ้ า(reboiler)มาก
ขึ้น เพื่อท าความเข้มข้น คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์(CHP)  ในสายด้านล่างให้ได้ตามที่ต้องการ เมื่อ 
ก าลังการผลิตเพิ่มขึ้นเกินกว่า 120% จะต้องมีการปรับ รีฟลัคซ์ (reflux) ลดลง เพื่อท าสมดุลของ
หอกลั่นใหม่ ให้อยู่ในค่าการออกแบบ ส่วนตัวแปรตัวอ่ืนยังอยู่ในสภาวะการท างาน ที่ยอมรับได ้
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4.2.4 ผลการจ าลองแต่ละก าลังการผลิตที่ V1302     
 
      ผลการจ าลองการเพิ่มความเข้มข้นของคิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์(CHP)  ในแต่ละก าลังการ
ผลิตท่ี หอกลั่นสอง(Flash column) หรือ V1302 แสดงในตารางและกราฟดังต่อไปนี้ 
 
ตารางท่ี 4.2.4.1 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านบน V1302 

ก าลังการผลิต OVHD V1302 Mass Flow tons/hr OVHD V1302 Mass Fractionation 

    DMPC   CUMENE   CHP   DMPC   CUMENE   CHP 

100% 0.31012 27.65117 0.53872 0.01088 0.97022 0.0189 

110% 0.26262 28.92911 0.30826 0.00890 0.98065 0.01045 

115% 0.26918 28.97726 0.30355 0.00911 0.98062 0.01027 

120% 0.29374 30.34256 0.46370 0.00945 0.97564 0.01491 

125% 0.29754 30.24301 0.45964 0.00960 0.97557 0.01483 

125% 1.5DMPC 0.41539 29.66760 0.41702 0.01362 0.97271 0.01367 

125% 2DMPC 0.61141 29.66656 0.72202 0.01972 0.95699 0.02329 
 

 
ภาพที่ 4.2.4.1 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านบน V1302 (ton/hr) 
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ภาพที่ 4.2.4.2 ปริมาณอัตราส่วนสารต่างๆในสายออกด้านบน V1302 

 

          จากตารางและกราฟอัตราส่วนปริมาณคิวมีนจะแปรผันตามปริมาณการผลิต  แต่พบว่าที่
ก าลังการผลิต 125% และมี ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) มากกว่าปกติ 2 เท่า พบว่า
อัตราส่วนของคิวมีนลดลง และ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์(CHP)  , ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล 
(DMPC) แสดงว่าการกลั่นแยกที่ V1302 เริ่มมีความผิดปกติขึ้น  
 

ตารางท่ี 4.2.4.2 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1302 

ก าลังการผลิต Btm V1302 Mass Flow tons/hr Btm V1302 Mass Fractionation 

    DMPC   CUMENE   CHP   DMPC   CUMENE   CHP 

100% 1.06616 6.36424 39.21224 0.02286 0.13645 0.8407 

110% 1.19805 7.25640 43.13428 0.02322 0.14066 0.83612 

115% 1.29266 7.62363 45.15164 0.02391 0.14100 0.83509 

120% 1.23729 8.35027 47.00379 0.02186 0.14755 0.83058 

125% 1.28487 8.43585 48.17899 0.02219 0.14570 0.83211 

125% 1.5DMPC 1.88375 8.36384 48.22129 0.03222 0.14305 0.82473 

125% 2DMPC 2.26035 7.93815 47.91607 0.03889 0.13659 0.82451 
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ภาพที่ 4.2.4.3 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1302 (ton/hr) 
 

 
ภาพที่ 4.2.4.4 ปริมาณอัตราส่วนสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1302 
 

            จากตารางและกราฟอัตราส่วนปริมาณ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์(CHP)   จะแปรผันตาม
ปริมาณการผลิต  แต่ที่ก าลังการผลิต 125% และมี ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC)  มากกว่า
ปกติ 2 เท่า พบว่าปริมาณของ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์(CHP)   ลดลง แสดงว่าการกลั่นแยกที่ 
V1302 เริ่มมีความผิดปกติขึ้น และมีแนวโน้มที่จะได้ผลผลิตไม่ถึง 125% 
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ตารางท่ี 4.2.4.3 สภาวะการท างานต่างๆของ V1302 

ก าลังการผลิต Packing 
E1304 
Boiler 

E1305 
Condenser 

Temperature  
(0C) Reflux 

   (kg/sqcm)  kcal/hr  kcal/hr OVHD BTM tons/hr 

100% 0.57104442 3.57 3.37 47 84 9.2 

110% 0.62468196 3.58 3.37 47 83 11.6 

115% 0.62584457 3.59 3.37 47 83 11.63 

120% 0.60980269 3.58 3.36 47 83 9.38 

125% 0.61314275 3.59 3.38 47 83 9.65 

125% 1.5DMPC 0.61594076 3.6 3.37 47 83 8.83 

125% 2DMPC 0.60328537 3.6 3.37 47 83 10.18 

Design - 3.6 3.11 - - - 

Actual - - 5 - - - 
 

 
ภาพที่ 4.2.4.5 สภาวะการท างานของ packing,reboiler,condensor ท่ี V1302  
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ภาพที่ 4.2.4.6 สภาวะการท างานของ temperature,reflux ท่ี V1302  
 

จากตารางและกราฟพบว่าต้องใช้ หม้อต้มซ้ า(reboiler)ใกล้กับค่าการออกแบบต้ังแต่ 
100% เพื่อท าความเข้มข้น คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP)   ในสายด้านล่างให้ได้ตามที่
ต้องการ เมื่อ ก าลังการผลิตเพิ่มขึ้น จะต้องมีการปรับ รีฟลัคซ์ (reflux)   เพื่อท าสมดุลของหอกลั่น
ใหม่ ให้อยู่ในสภาวะการท างานที่เหมาะสม ส่วนตัวแปรตัวอ่ืนยังอยู่ในสภาวะการท างาน ที่ยอมรับ
ได้ 
 
4.2.5 ผลการจ าลองแต่ละก าลังการผลิตที่ D1304     
 
ปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นใน D1304 แสดงในตารางและกราฟต่อไปนี้ 
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ตารางท่ี 4.2.5.1 ปริมาณสารต่างๆที่ได้จากปฏิกิริยาการแตกตัวท่ี D1304  

ก าลังการผลิต  D1304 Mass Flow tons/hr 

    DMPC   ACETONE CUMENE     PHENOL   CHP   ACP 

100% 1.35 14.6931 6.239 23.809 0.546 0.005 

110% 1.555 16.076 7.099 26.05 0.803 0.006 

115% 1.667 16.8712 7.4584 27.338 0.726 0.006 

120% 1.685 17.528 8.1528 28.402 0.816 0.006 

125% 1.747 18.0466 8.2319 29.243 0.624 0.006 

125% 1.5DMPC 2.343 17.9775 8.1614 29.131 0.849 0.006 

125% 2DMPC 2.693 17.8046 7.7471 28.851 1.011 0.006 
  
ตารางท่ี 4.2.5.2 อัตราส่วนสารต่างๆที่ได้จากปฏิกิริยาการแตกตัวท่ี D1304 

ก าลังการผลิต D1304 Mass Fractionation 

  DMPC  ACETONE CUMENE PHENOL     CHP   ACP 

100% 0.0289 0.315 0.1338 0.5104 0.012 0.00011 

110% 0.0301 0.3116 0.1376 0.5049 0.016 0.00011 

115% 0.0308 0.31202 0.1379 0.5056 0.013 0.00011 

120% 0.0298 0.30972 0.1441 0.5019 0.014 0.00011 

125% 0.0302 0.31167 0.1422 0.505 0.011 0.00011 

125% 1.5DMPC 0.0401 0.30745 0.1396 0.4982 0.015 0.00011 

125% 2DMPC 0.0463 0.30635 0.1333 0.4964 0.017 0.00011 
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ภาพที่ 4.2.5.1 ปริมาณสารต่างๆที่ได้จากปฏิกิริยาการแตกตัวท่ี D1304 (ton/hr) 

 

 
ภาพที่ 4.2.5.2 อัตราส่วนสารต่างๆที่ได้จากปฏิกิริยาการแตกตัวท่ี D1304 

 
จากตารางและกราฟอัตราส่วนปริมาณสารต่างๆที่เกิดขึ้น จะแปรผันตามปริมาณการผลิต  

แต่พบว่าที่ก าลังการผลิต 125% และมี ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC)  มากกว่าปกติ 2 เท่า 
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พบว่าอัตราส่วนของฟีนอลลดลง เนื่องจากการกลั่นแยกที่ V1302 ไม่สามารถกลั่นแยกได้
เหมาะสม ท าให้ คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP) ที่จะแตกตัวเป็นฟีนอลลดลง 

 
4.2.6 ผลการจ าลองแต่ละก าลังการผลิตที่ E1305     
 

ปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นใน E1305 แสดงในตารางและกราฟต่อไปนี้ 
 

ตารางท่ี 4.2.6.1 ปริมาณสารต่างๆที่ได้จากปฏิกิริยาการแตกตัวท่ี E1305  

ก าลังการผลิต E1305 Mass Flow tons/hr 

  RESIDUE AMS ACETONE WATER CUMENE PHENOL 

100% 0.756957 0.87519 14.72806 0.17677 6.23903 23.86539 

110% 0.875114 0.97135 16.19534 0.2036 7.099 26.24297 

115% 0.923557 1.02313 16.96258 0.21268 7.45836 27.4862 

120% 0.976081 1.06136 17.62286 0.22063 8.1528 28.55613 

125% 0.893419 1.11884 18.09897 0.22741 8.23195 29.32762 

125% 1.5DMPC 1.204154 1.48985 18.05416 0.30282 8.16137 29.25501 

125% 2DMPC 1.409987 1.73522 17.88582 0.35269 7.74712 28.98222 
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ตารางท่ี 4.2.6.2 อัตราส่วนสารต่างๆที่ได้จากปฏิกิริยาการแตกตัวท่ี E1305  

ก าลังการผลิต E1305 Mass Fractionation 

  RESIDUE AMS ACETONE WATER CUMENE PHENOL 

100% 0.016228 0.01876 0.315748 0.00379 0.13376 0.51164 

110% 0.016963 0.01883 0.313918 0.00395 0.1376 0.508673 

115% 0.017081 0.01892 0.313714 0.00393 0.13794 0.508343 

120% 0.017247 0.01875 0.311393 0.0039 0.14406 0.504582 

125% 0.01543 0.01932 0.312573 0.00393 0.14217 0.506494 

125% 1.5DMPC 0.020594 0.02548 0.308764 0.00518 0.13958 0.500323 

125% 2DMPC 0.024261 0.02986 0.30775 0.00607 0.1333 0.498679 
 
 

ภาพที่ 4.2.6.1 ปริมาณสารต่างๆที่ได้จากปฏิกิริยาการแตกตัวท่ี E1305 (ton/hr) 
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ภาพที่ 4.2.6.2 อัตราส่วนสารต่างๆที่ได้จากปฏิกิริยาการแตกตัวท่ี E1305 
 
         จากตารางและกราฟอัตราส่วนปริมาณสารต่างๆที่เกิดขึ้น จะแปรผันตามปริมาณการผลิต  
แต่พบว่าที่ก าลังการผลิต 125% และมีไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC)  มากกว่าปกติ 2 เท่า 
พบว่าอัตราส่วนของฟีนอลลดลง เนื่องจากการกลั่นแยกที่ V1302 ไม่สามารถกลั่นแยกได้
เหมาะสม ท าให้คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ (CHP) ที่จะแตกตัวเป็นฟีนอลลดลง รวมทั้งเมื่อได
เมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) มากขึ้น ท าให้ปริมาณการท าปฏิกิริยากับ คิวมีนไฮโดรเปอร์
ออกไซด์ (CHP)  มากขึ้น ส่งผลท าให้เกิดสารมลทิน (Residue) มากขึ้น ตามล าดับ 
 
4.2.7 ผลการจ าลองแต่ละก าลังการผลิตที่ V1401     
 
        เมื่อได้ผลิตภัณฑ์ดิบแต่ล่ะก าลังการผลิตแล้ว ท าการศึกษาในระบบการกลั่นแยกต่อ โดยเริ่ม
ท่ี V1401 ซึ่ง ผลิตภัณฑ์ดิบประกอบด้วย สารที่ได้จาก E1305 และ ฟีนอลหมุนวน ประมาณ 0.4 – 
0.5 ตันต่อชม. ซึ่งแสดงในตารางและกราฟต่อไปนี้ 
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ตารางท่ี 4.2.7.1 ปริมาณผลิตภัณฑ์ดิบที่เข้าส่วนท าบริสุทธิ์ฟีนอลแต่ละก าลังการผลิต 

ก าลังการผลิต Feed Mass Flow tons/hr \ hr. 
      PHENOL RESIDUE AMS ACETONE WATER CUMENE Total 

100% 24.17 0.743 0.875 14.728 0.1768 6.239 46.9318 

110% 26.540 0.870 0.971 16.200 0.204 7.100 51.885 

115% 27.83 0.918 1.023 16.96 0.2127 7.458 54.4017 

120% 28.96 0.97 1.061 17.62 0.22 8.153 56.984 

125% 29.6 0.882 1.119 18.099 0.227 8.23 58.157 

125%1.5DMPC 29.74 1.1975 1.49 18.05 0.303 8.16 58.9405 

125% 2DMPC 29.405 1.404 1.735 17.886 0.353 7.747 58.53 
 
ตารางที่ 4.2.7.2 เปรียบเทียบอัตราส่วนผลิตภัณฑ์ดิบที่เข้าส่วนท าบริสุทธิ์ฟีนอลแต่ละก าลังการ
ผลิต 

ก าลังการผลิต Feed Mass Fractionation 

  PHENOL RESIDUE AMS ACETONE WATER CUMENE 

100% 0.51500 0.01583 0.01864 0.31382 0.00377 0.13294 

110% 0.51152 0.01677 0.01871 0.31223 0.00393 0.13684 

115% 0.51156 0.01687 0.01880 0.31175 0.00391 0.13709 

120% 0.50821 0.01702 0.01862 0.30921 0.00386 0.14308 

125% 0.50897 0.01517 0.01924 0.31121 0.00390 0.14151 

125%1.5DMPC 0.50458 0.02032 0.02528 0.30624 0.00514 0.13844 

125% 2DMPC 0.50239 0.02399 0.02964 0.30559 0.00603 0.13236 
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ภาพที่ 4.2.7.1 ปริมาณผลิตภัณฑ์ดิบที่เข้าส่วนท าบริสุทธิ์ฟีนอลแต่ละก าลังการผลิต 
 

 
รูปที่ 4.2.7.2  อัตราส่วนผลิตภัณฑ์ดิบที่เข้าส่วนท าบริสุทธิ์ฟีนอลแต่ละก าลังการผลิต 

 

         จากตารางและกราฟอัตราส่วนปริมาณสารต่างๆที่เกิดขึ้น จะแปรผันตามปริมาณการผลิต  
แต่ที่ก าลังการผลิต 125% และมีไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC)  มากกว่าปกติ 2 เท่า พบว่า
ปริมาณของผลิตภัณฑ์ดิบลดลง เนื่องจากการกลั่นแยกที่ V1302 ไม่สามารถกลั่นแยกได้เหมาะสม 
มีผลให้ปริมาณฟีนอลในผลิตภัณฑ์ดิบมีแนวโน้มลดลง และอัตราส่วนต่างๆของทุกก าลังการผลิต 
มีผลโดยตรงต่อการปรับสภาวะที่ V1302. 
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ตารางท่ี 4.2.7.3 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านบน V1401 

ก าลังการผลิต OVHD V1401 Mass Flow tons/hr OVHD V1401 Mass Fractionation 

  ACETONE WATER CUMENE ACETONE WATER CUMENE 

100% 14.728 1.0768 1.79514 0.8368 0.061182 0.10199658 

110% 16.2000 1.1540 1.9459 0.8394 0.059793 0.10082486 

115% 16.96 0.9127 2.12691 0.848 0.045635 0.10634572 

120% 17.62 0.92 1.95834 0.8595 0.044878 0.09552869 

125% 18.099 1.227 1.94968 0.8497 0.057606 0.09153398 

125%1.5DMPC 18.05 1.303 1.73393 0.8534 0.061608 0.08198253 

125% 2DMPC 17.886 1.353 1.87926 0.8437 0.063821 0.08864449 
 

 
ภาพที่ 4.2.7.3 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านบน V1401 (tons/hr 
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ภาพที่ 4.2.7.4 อัตราส่วนสารต่างๆในสายออกด้านบน V1401 

 
จากตารางและกราฟปริมาณอะซิโตน,คิวมีน และ น้ า จะแปรผันตามปริมาณการผลิต  และ

อัตราส่วนของ อะซิโตน,คิวมีน และ น้ า ในการจ าลองแต่ละก าลังผลิตใกล้เคียงกันมาก 
 

ตารางท่ี 4.2.7.4 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1401 

ก าลังการผลิต BTM V1401 Mass Flow tons/hr BTM V1401 Mass Fractionation 

  PHENOL RESIDUE AMS CUMENE PHENOL RESIDUE AMS CUMENE 

100% 24.169 0.743 0.875 4.444 0.7995 0.02458 0.03 0.147 

110% 26.540 0.870 0.971 5.154 0.7914 0.02594 0.03 0.1537 

115% 27.83 0.918 1.023 5.331 0.7928 0.02615 0.03 0.1519 

120% 28.96 0.97 1.059 6.195 0.7788 0.02609 0.03 0.1666 

125% 29.6 0.882 1.095 6.280 0.7819 0.02330 0.03 0.1659 

125%1.5DMPC 29.74 1.1975 1.427 6.426 0.7667 0.03087 0.04 0.1657 

125% 2DMPC 29.405 1.404 1.653 5.868 0.7672 0.03663 0.04 0.1531 
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ภาพที่ 4.2.7.5 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1401 (tons/hr) 
 

 
ภาพที่ 4.2.7.6 อัตราส่วนสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1401 
 

        จากตารางและกราฟอัตราส่วนปริมาณสารต่างๆที่เกิดขึ้น จะแปรผันตามปริมาณการผลิต  
แต่พบว่าที่ก าลังการผลิต 125% และมีไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC)  มากกว่าปกติ 2 เท่า 
พบว่าปริมาณของฟีนอลลดลง เนื่องจากการกลั่นแยกที่ V1302 ไม่สามารถกลั่นแยกได้เหมาะสม 
มีผลให้ปริมาณฟีนอลมีแนวโน้มลดลง และอัตราส่วนต่างๆของทุกก าลังการผลิต มีผลโดยตรงต่อ
การปรับสภาวะที่ V1302. 
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ตารางท่ี 4.2.7.5 สภาวะการท างานต่างๆของ V1401 
ก าลังการ
ผลิต 

Tray Maximum 
flooding factor 

E1402 
Boiler 

E1401 
Cond 

P1402  
BTM 

P1403 
OVHD Temp   (oC) Reflux 

  No.1-16 No.17-60 kcal/hr kcal/hr m3/hr m3/hr OVHD BTM m3/hr 

100% 0.33739 0.801190 5.9 3.42 32.34 29.7 72 199 8.5 

110% 0.334392 0.842607 6.09 3.48 35.61 30.7 72 199 7.45 

115% 0.313195 0.849389 6.17 3.26 37.26 30.2 72 199 6.05 

120% 0.289905 0.849513 6.17 3.09 39.62 28.79 72 198 3.97 

125% 0.287510 0.845257 6.19 3.18 40.42 28.31 72 200 2.58 

125%1.5DMPC 0.281948 0.849845 6.22 3.15 41.52 27.69 72 201 2.18 

125% 2DMPC 0.283434 0.849389 6.23 3.19 40.97 27.76 72 200 2.12 

Design 0.85(Max) 0.85(Max) 11.6 9.89 42.7 44.3 - - - 

Actual - - - 12.97 - - - - - 

 
 

 
 ภาพที่ 4.2.7.7 สภาวะการท างานของ flooding tray ที่  V1401 
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ภาพที่ 4.2.7.8 สภาวะการแลกเปลี่ยนความร้อนที่  V1401 
 
        จากตารางและกราฟพบว่า ต้ังแต่ก าลังการผลิตมากกว่า 115 % พบว่า บริเวณ เทรย(์Tray) 
ท่ี 17 – 60 มีความเสี่ยงที่จะเกิดการท่วม (flooding) สูง ดังนั้นการปรับสภาวะการท างาน   ต่างๆ
ต้องระมัดระวัง ส่วนการแลกเปลี่ยนความร้อนใน V1401 ทั้ง ระบบ ให้ความร้อน และ ให้ความเย็น 
การออกแบบของระบบ ยังเพียงพอต่อความต้องการ   
 

 
รูปที่ 4.2.7.9 ปริมาณสารที่ออกจาก  V1401 
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รูปที่ 4.2.7.10  สภาวะการท างานของ temperature , reflux ที่  V1401 

 
        จากตารางและกราฟพบว่า ท่ีก าลังการผลิตที่ 125% มีแนวโน้มที่ P1402 จะมีก าลังในการส่ง 
ไม่พอ ส่วนสภาวะการท างานของ อุณหภูมิ ด้านบนและด้านล่างของ V1401 สามารถท าได้
ใกล้เคียงกันทุกการจ าลองก าลังการผลิต แต่ต้องปรับ รีฟลักซ์ (reflux) เพื่อช่วยป้องกันการเกิดการ
ท่วม (flooding) ของ เทรย(์Tray)  ต้ังแต่ ก าลังการผลิต 115 % ขึ้นไป 
 
4.2.8 ผลการจ าลองแต่ละก าลังการผลิตที่ V1402     
  
        ผลการจ าลองการกลั่นที่  V1402 แต่ละก าลังการผลิต แสดงในตารางและกราฟดังต่อไปนี้ 
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ตารางท่ี 4.2.8.1 การกลั่นแยก อะซิโตน ท่ี V1402  

ก าลังการผลิต Acetone Mass Flow tons/hr Acetone Mass Fractionation 

    ACETONE   WATER   ACETONE   WATER 

100% 14.3686784 0.0013216 0.99990211 9.79E-05 

110% 15.7964 0.0036 0.99977109 0.000229 

115% 16.5942441 0.0057559 0.99965326 0.000347 

120% 17.2936425 0.0063575 0.99963251 0.000367 

125% 17.8918508 0.0081492 0.99954474 0.000455 

125%1.5DMPC 17.4928591 0.0071409 0.99959195 0.000408 

125% 2DMPC 17.4928505 0.0071495 0.99959146 0.000409 
 

 
ภาพที่ 4.2.8.1 ปริมาณการผลิต อะซิโตน (tons/hr)         
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ภาพที่ 4.2.8.2 อัตราส่วนการผลิต อะซิโตน 
 
         จากตารางและกราฟอัตราส่วนปริมาณอะซิโตน จะแปรผันตามก าลังการผลิต  และ
อัตราส่วนของอะซิโตน อยู่ในมาตรฐานที่ต้องการ คือ มีความบริสุทธิ์ มากกว่าร้อยละ 99.90  
 
ตารางท่ี 4.2.8.2 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1402 

ก าลังการผลิต BTM V1402 Mass Flow tons/hr BTM V1402 Mass Fractionation 

  ACETONE WATER CUMENE   
 
ACETONE    WATER   CUMENE 

100% 0.25934 1.0755 4.44386 0.044878 0.18611 0.769 

110% 0.30362 1.1504 5.15408 0.045947 0.17409 0.78 

115% 0.26577 0.9069 5.33109 0.040864 0.13945 0.82 

120% 0.22638 0.9136 6.19466 0.030864 0.12456 0.845 

125% 0.10717 1.2188 6.28032 0.014089 0.16024 0.826 

125%1.5DMPC 0.45716 1.2958 6.42607 0.055894 0.15843 0.786 

125% 2DMPC 0.29317 1.3458 5.86774 0.039054 0.17928 0.782 
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ภาพที่ 4.2.8.3 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1402 (tons/hr) 
 

 
ภาพที่ 4.2.8.4 อัตราส่วนต่างๆในสายออกด้านล่าง V1402 

 
      จากตารางและกราฟปริมาณสารต่างๆที่ได้จากการกลั่นแยกที่ V1401 จะแปรผันตามก าลัง
การผลิต และอัตราส่วนของสารต่างๆใกล้เคียงกันในแต่ละก าลังการผลิต 
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ตารางท่ี 4.2.8.3 ค่า flooding ท่ี tray ของ  V1402 

ก าลังการผลิต Tray Maximum flooding factor     

  Tray No.1-3 Tray No.4-26 Tray No.27-32 Tray No.33-36 Tray No.37-50 

100% 0.510627 0.557487 0.46773 0.487951 0.464853 

110% 0.599525 0.656967 0.575763 0.631393 0.614383 

115% 0.582281 0.637274 0.554455 0.607547 0.591288 

120% 0.599362 0.655811 0.569755 0.624078 0.607264 

125% 0.641939 0.701715 0.603045 0.659609 0.640947 

125%1.5DMPC 0.63831 0.697779 0.599539 0.65544 0.637342 

125% 2DMPC 0.638304 0.697756 0.599577 0.655402 0.637179 

Design 0.85(Max) 0.85(Max) 0.85(Max) 0.85(Max) 0.85(Max) 
 
 

 
รูปที่ 4.2.8.5 สภาวะการท างานของ flooding tray ท่ี  V1402 
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        จากตารางและกราฟพบว่า โอกาศเกิดการท่วม (flooding) ท่ี เทรย์ (tray) ท่ี V1402 มีน้อย 
และเมื่อก าลังการผลิตเพิ่มขึ้น flooding max ท่ี เทรย์ (tray)  ก็จะเพิ่มขึ้นด้วย 
 
ตารางท่ี 4.2.8.4 สภาวะการท างานต่างๆของ V1402 

ก าลังการผลิต 
E1404 
Boiler 

E1406 
Cond 

OVHD 
P1404 

BTM 
P1405 

Temperature  
(oC) Reflux 

   kcal/hr  kcal/hr m3/hr m3/hr OVHD BTM m3/hr 

100% 6.18 7.34 130 82 35 64 81.9 

110% 6.66 7.94 133.66 82 35 63 81.9 

115% 6.46 7.71 133.99 79.54 35 65 79.56 

120% 6.68 7.94 133.75 82.01 35 64 81.9 

125% 7.32 8.55 139.25 87.87 35 64 87.75 

125%1.5DMPC 7.28 8.5 139.14 87.87 35 64 87.75 

125% 2DMPC 7.28 8.5 139.12 87.87 35 64 87.75 

Design 7.56 10.97 143.9 122.7 - - - 

Actual - 17.56 - - - - - 

 

 
ภาพที่ 4.2.8.6 การแลกเปลี่ยนความร้อนและปริมาณสารที่ออกจาก  V1402 
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ภาพที่ 4.2.8.7  สภาวะการท างานของ temperature , reflux ที่  V1402 
 
        จากตารางและกราฟที่ก าลังการผลิตที่ 125% มีแนวโน้มที่ P1404 จะมีก าลังในการส่งไม่พอ 
ส่วนสภาวะการท างานของอุณหภูมิ ด้านบนและด้านล่างของ V1402 สามารถท าได้ใกล้เคียงทุก
ก าลังการผลิต การปรับ รีฟลักซ์ (reflux) เพื่อช่วยให้อะซิโตนให้มีความบริสุทธิ์ได้ตามมาตรฐานที่
ต้องการ เมื่อมีการเพิ่มก าลังการผลิตต้ังแต่ ก าลังการผลิต มากกว่า 120% ขึ้นไป 
 
4.2.9 ผลการจ าลองแต่ละก าลังการผลิตที่ V1403     
 
ผลการจ าลองการกลั่นที่  V1403 แต่ละก าลังการผลิต แสดงในตารางและกราฟดังต่อไปนี้ 
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ตารางท่ี 4.2.9.1 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านบน V1403 

ก าลังการผลิต OVHD V1403 Mass Flow tons/hr OVHD V1403 Mass Fractionation 

  PHENOL AMS CUMENE PHENOL AMS CUMENE 

100% 0.2812 0.8749 4.4439 0.0502 0.1562 0.7936 

110% 0.3250 0.9709 5.1541 0.0504 0.1505 0.7991 

115% 0.3463 1.0226 5.3311 0.0517 0.1526 0.7957 

120% 0.4460 1.0593 6.1947 0.0579 0.1376 0.8045 

125% 0.4250 1.0947 6.2803 0.0545 0.1403 0.8052 

125%1.5DMPC 0.4470 1.4269 6.4261 0.0539 0.1719 0.7742 

125% 2DMPC 0.4790 1.6533 5.8677 0.0599 0.2067 0.7335 
    

 
ภาพที่ 4.2.9.1 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านบน V1403 (tons/hr) 
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ภาพที่ 4.2.9.2  อัตราส่วนสารต่างๆในสายออกด้านบน V1403   

     
         จากตารางและกราฟปริมาณสารต่างๆที่เกิดขึ้น จะแปรผันตามปริมาณการผลิต  แต่พบว่าที่
ก าลังการผลิต 125% และมี ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล(DMPC) มากกว่าปกติ 1.5 และ 2เท่า พบว่า
ปริมาณของ  อัลฟาเมทิล สไตลีน   (AMS)  เพิ่ม  เนื่องจาก ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC)  ท า
ปฏิกิริยา เกิดเป็น AMS เพิ่มขึ้นนั้นเอง 
 

ตารางท่ี 4.2.9.2  ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1403 

ก าลังการผลิต BTM V1403 Mass Flow tons/hr BTM V1403 Mass Fractionation 

    PHENOL   RESIDUE   PHENOL   RESIDUE 

100% 23.889 0.743 0.969836 0.03016423 

110% 26.215 0.87000 0.967879 0.03212112 

115% 27.484 0.918 0.967678 0.03232201 

120% 28.514 0.97 0.967101 0.0328992 

125% 29.175 0.88199987 0.970656 0.02934426 

125%1.5DMPC 29.293 1.19749626 0.960726 0.0392744 

125% 2DMPC 28.926 1.40399475 0.953709 0.04629062 
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ภาพที่ 4.2.9.3  ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1403 (tons/hr) 

 

 
ภาพที่ 4.2.9.4 อัตราส่วนสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1403 
 

          จากตารางและกราฟอัตราส่วนปริมาณสารต่างๆที่เกิดขึ้น    จะแปรผันตามปริมาณการ
ผลิต  แต่พบว่าที่ก าลังการผลิต  125%  และมีไดเมทิลฟีนิล  คาร์บินอล    (DMPC)   มากกว่าปกติ 
2 เท่า พบว่าปริมาณของฟีนอลลดลง เนื่องจากการกลั่นแยกที่ V1302 ไม่สามารถกลั่นแยกได้
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เหมาะสม มีผลให้ปริมาณฟีนอลมีแนวโน้มลดลง และอัตราส่วนต่างๆของทุกก าลังการผลิต มีผล
โดยตรงต่อการปรับสภาวะที่ V1302. 
 
ตารางท่ี 4.2.9.3 ค่า flooding ท่ี tray ของ  V1403 

ก าลังการผลิต Tray Maximum flooding factor 

  Tray No.1-3 Tray No.4-6 Tray No.7-9 Tray No10-12 Tray No.13-100 

100% 0.4192 0.4271 0.3737 0.4442 0.4628 

110% 0.4826 0.4910 0.4287 0.5107 0.5321 

115% 0.5011 0.5085 0.4439 0.5309 0.5531 

120% 0.5740 0.5665 0.5035 0.6108 0.6366 

125% 0.5824 0.5829 0.5114 0.6179 0.6440 

125%1.5DMPC 0.6207 0.6289 0.5509 0.6594 0.6870 

125% 2DMPC 0.5980 0.6018 0.5310 0.6393 0.6661 

Design 0.85(Max) 0.85(Max) 0.85(Max) 0.85(Max) 0.85(Max) 
 

 
ภาพที่ 4.2.9.5 สภาวะการท างานของ flooding tray ที่  V1403                         
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         จากตารางและกราฟพบว่า โอกาศเกิดการท่วม (flooding) ท่ี เทรย์ (tray) ท่ี V1403 มีน้อย 

และเมื่อก าลังการผลิตเพิ่มขึ้น flooding max ท่ี เทรย์ (tray)  ก็จะเพิ่มขึ้นด้วย 
 

ตารางท่ี 4.2.9.4 สภาวะการท างานต่างๆของ V1403 

ก าลังการผลิต 
E1407 
Boiler 

E1408 
Cond 

BTM 
P1406 

OVHD 
P1409 

Temperature 
(oC) Reflux 

  kcal/hr kcal/hr m3/hr m3/hr OVHD BTM m3/hr 

100% 3.02 3.01 24.03 41.79 50 170 35.82 

110% 3.48 3.47 26.12 48.16 50 170 41.28 

115% 3.62 3.6 27.39 50.05 50 170 42.9 

120% 4.23 4.15 28.43 57.47 50 170 49.26 

125% 4.23 4.2 28.97 58.24 50 170 49.92 

125%1.5DMPC 4.55 4.47 29.44 61.89 50 170 51 

125% 2DMPC 4.39 4.33 29.31 59.5 50 170 53.05 

Design 8.69 8.36 34 72 - - - 

Actual - 10.88 - - - - - 
 

 
ภาพที่ 4.2.9.6 สภาวะการแลกเปลี่ยนความร้อนและปริมาณสารที่ออกจาก  V1403 
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ภาพที่ 4.2.9.7 สภาวะการท างานของ temperature , reflux ที่  V1403 

 

        จากตารางและกราฟ ที่ก าลังการผลิตที่ 125% มีแนวโน้มที่ P1406 จะมีก าลังในการส่งไม่พอ 
ส่วนสภาวะการท างานของอุณหภูมิ ด้านบนและด้านล่างของ V1403 สามารถท าได้ใกล้เคียง การ
ปรับ รีฟลักซ์ (reflux) เพื่อช่วยให้การกลั่นได้สารสายออกด้านบนตามที่ต้องการ 
 

4.2.10 ผลการจ าลองแต่ละก าลังการผลิตที่ V1404     
 

          ผลการจ าลองการกลั่นที่  V1404 แต่ละก าลังการผลิต แสดงในตารางและกราฟดังต่อไปนี้ 
 

ตารางท่ี 4.2.10.1 สารต่างๆท่ีออกด้านข้าง (side draw) ของ V1404 

ก าลังการผลิต Sidedraw V1404 Mass tons/hr Sidedraw V1404 Fractionation 

    PHENOL   RESIDUE   PHENOL   RESIDUE 

100% 25.74382 0.05618 0.99782 0.00218 

110% 28.32443 0.07557 0.99734 0.00266 

115% 29.36412 0.13588 0.99539 0.00461 

120% 30.34858 0.15142 0.99504 0.00496 

125% 31.98932 0.11068 0.99655 0.00345 

125%1.5DMPC 31.77271 0.12729 0.99601 0.00399 

125% 2DMPC 31.17488 0.12512 0.99600 0.00400 
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ภาพที่ 4.2.10.1 สารต่างๆท่ีออก ด้านข้าง (side draw) ของ V1404 

 

 
ภาพที่ 4.2.10.2 อัตราส่วนสารต่างๆท่ีออก ด้านข้าง (side draw) ของ V1404 

 
         จากตารางและกราฟอัตราส่วนปริมาณสารต่างๆที่เกิดขึ้น จะแปรผันตามปริมาณการผลิต  
แต่พบว่าที่ก าลังการผลิต 125% และมีไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC)       มากกว่าปกติ 2 เท่า 
พบว่าปริมาณของฟีนอลลดลง เนื่องจากการกลั่นแยกที่ V1302 ไม่สามารถกลั่นแยกได้เหมาะสม 
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มีผลให้ปริมาณฟีนอลมีแนวโน้มลดลง และอัตราส่วนต่างๆของทุกก าลังการผลิต มีผลโดยตรงต่อ
การปรับสภาวะที่ V1302. 
 
ตารางท่ี 4.2.10.2 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1404 

ก าลังการผลิต BTM V1404 Mass Flow tons/hr BTM V1404 Mass Fractionation 

    PHENOL   RESIDUE   PHENOL   RESIDUE 

100% 1.14529 0.73653 0.60861 0.39139 

110% 0.89085 0.84413 0.51346 0.48654 

115% 1.12016 0.88153 0.55961 0.44039 

120% 1.16601 0.91799 0.55951 0.44049 

125% 0.86104 0.82094 0.51192 0.48808 

125%1.5DMPC 1.19568 1.11982 0.51638 0.48362 

125% 2DMPC 1.42651 1.32849 0.51779 0.48221 
 

              
ภาพที่ 4.2.10.3 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1404 (tons/hr) 
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ภาพที่ 4.2.10.4 อัตราส่วนสารที่ออกด้านล่างของ V1404 
 
        จากตารางและกราฟอัตราส่วนปริมาณสารต่างๆที่เกิดขึ้น จะแปรผันตามผลการกลั่นที่ 
V1404 ซึ่งก าหนดค่าควบคุมที่ฟีนอล อยูท่ี่ร้อยละ 0.5 – 0.6 . 
 
ตารางท่ี 4.2.10.3 ค่า flooding ท่ี tray ของ  V1404 

ก าลังการผลิต Tray Maximum flooding factor 

  Tray No. 1-5 Tray No. 6-15 Tray No. 16-29 Tray No. 30-42 

100% 0.79570 0.73503 0.66536 0.68983 

110% 0.78815 0.72459 0.65426 0.67461 

115% 0.79735 0.73217 0.66058 0.68008 

120% 0.80146 0.73514 0.66278 0.68124 

125% 0.80619 0.73845 0.66530 0.68272 

125%1.5DMPC 0.80618 0.73873 0.66586 0.68386 

125% 2DMPC 0.80618 0.73934 0.66688 0.68594 

Design 0.85(Max) 0.85(Max) 0.85(Max) 0.85(Max) 
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ภาพที่ 4.2.10.5 สภาวะการท างานของ flooding tray ที่  V1404 
 

         จากตารางและกราฟพบว่า โอกาศเกิดการท่วม (flooding) ระหว่าง เทรย์ (tray)  ที่       1-5 
เมื่อก าลังการผลิตเพิ่มขึ้น flooding max ท่ี เทรย์ (tray)   ก็จะเพิ่มขึ้นด้วย ดังนั้นเมื่อเพิ่มก าลังผลิต
ท่ี 125% ควรระมัดระวัง 
 

ตารางท่ี 4.2.10.4 สภาวะการท างานต่างๆของ V1404 

ก าลังการผลิต 
E1412 
Boiler 

E1413 
Cond 

Sidedraw 
P1412 

OVHD 
P1411 

Temperature 
(oC) Reflux 

  kcal/hr kcal/hr m3/hr m3/hr OVHD BTM m3/hr 

100% 5.09 4.78 22.82 34.49 50 156 34.4 

110% 5.15 4.86 26.1 34.92 50 158 34.83 

115% 5.19 4.92 27.12 35.346 50 157 35.26 

120% 5.2 4.94 28.04 35.43 50 157 35.35 

125% 5.21 5.05 29.5 35.95 50 158 35.86 

125%1.5DMPC 5.21 5.05 29.32 35.95 50 158 35.85 

125% 2DMPC 5.22 5.08 28.77 35.95 50 158 35.85 

Design 5.29 5.82 33 48 - - - 
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ภาพที่ 4.2.10.6  สภาวะการแลกเปลี่ยนความร้อนและปริมาณสารที่ออกจาก  V1404 
 
 

 
ภาพที่ 4.2.10.7 สภาวะการท างานของ temperature , reflux ที่  V1404 
 
          จากตารางและกราฟพบว่า ที่ก าลังการผลิตที่ 120% ขึ้นไป มีแนวโน้มที่ E1412  จะมีการ
ถ่ายเทความร้อนไม่เพียงพอ ควรเฝ้าระวัง ส่วนสภาวะการท างานของอุณหภูมิ ด้านบนและ
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ด้านล่างของ V1404 สามารถท าได้ใกล้เคียง การปรับ รีฟรักซ์ (reflux) เพื่อช่วยให้การกลั่นได้สาร
ที่ออกทางด้านข้าง (sidedraw) ตามที่ต้องการ 
 

4.2.11 ผลการจ าลองแต่ละก าลังการผลิตที่ V1405     
 

          ผลการจ าลองการกลั่นที่  V1405 แต่ละก าลังการผลิต แสดงในตารางและกราฟดังต่อไปนี้ 
 

ตารางท่ี 4.2.11.1 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านบน V1405 

ก าลังการผลิต OVHD V1405 Mass Flow tons/hr OVHD V1405 Fractionation 

    PHENOL   RESIDUE   PHENOL   RESIDUE 

100% 0.56486 0.035143 0.941429 0.058571 

110% 0.58510 0.04490 0.928738 0.071262 

115% 0.63467 0.045333 0.933334 0.066666 

120% 0.65325 0.046748 0.933218 0.066782 

125% 0.69857 0.051428 0.93143 0.06857 

125%1.5DMPC 0.6792 0.058803 0.920321 0.079679 

125% 2DMPC 0.66729 0.062713 0.914091 0.085909 
 

             
ภาพที่ 4.2.11.1 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านบน V1405 
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ภาพที่ 4.2.11.2  อัตราส่วนสารต่างๆในสายออกด้านบน V1405 
 
           จากตารางและกราฟอัตราส่วนปริมาณสารต่างๆที่เกิดขึ้น จะแปรผันตามปริมาณการผลิต  
แต่พบว่าที่ก าลังการผลิต 125% และมีไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) มากกว่าปกติ 1.5 และ 2 
เท่า พบว่าปริมาณของฟีนอลหมุนวนลดลง เนื่องจากปริมาณสารมลทิน (residue) มีเพิ่มขึ้น 
 
ตารางท่ี 4.2.11.2  ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1405 

ก าลังการผลิต BTM V1405 Mass Flow tons/hr BTM V1405 Mass Fractionation 

  PHENOL RESIDUE PHENOL RESIDUE 

100% 0.58043 0.7013861 0.45282 0.54718 

110% 0.30574 0.799237 0.276696 0.723304 

115% 0.48549 0.8362001 0.367328 0.632672 

120% 0.51275 0.8712408 0.370489 0.629511 

125% 0.16247 0.7695169 0.174328 0.825672 

125%1.5DMPC 0.51649 1.061018 0.327408 0.672592 

125% 2DMPC 0.75922 1.2657781 0.374925 0.625075 
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 ภาพที่ 4.2.11.3  ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1405 (tons/hr) 
 

 

 
ภาพที่ 4.2.11.4 อัตราส่วนสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1405 
 
        จากตารางและกราฟอัตราส่วนปริมาณสารมลทิน (residue) ที่เกิดขึ้น จะแปรผันตาม
ปริมาณการผลิต  แต่พบว่าที่ก าลังการผลิต 125% และมีไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) 
มากกว่าปกติ 1.5 และ 2 เท่า เนื่องจากไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) จะเปลี่ยนเป็นสารมลทิน 
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(residue) ด้วย นอกจากน้ัน ยังมีฟีนอลติดไปกับสารมลทิน (residue) บางส่วนด้วย และฟีนอลใน
ส่วนนี้ไม่สามารถน ากลับมาได้  
 
ตารางท่ี 4.2.11.3 แสดงสภาวะการท างานต่างๆของ V1405 

ก าลังการผลิต 
Tray Maximum 
flooding factor 

E1409 
Boiler 

E1411 
Cond 

BTM 
P1410 

Temperature 
(oC) Reflux 

  Tray No. 1-8 kcal/hr kcal/hr m3/hr OVHD BTM m3/hr 

100% 0.23389883 0.297 0.222 13.49 119 200 1.39 

110% 0.241843 0.314 0.232 14.15 119 201 1.45 

115% 0.26315913 0.337 0.25 14.39 119 200 1.5 

120% 0.26504869 0.339 0.252 14.44 119 200 1.56 

125% 0.2640819 0.344 0.257 17.2 119 202 1.55 

125%1.5DMPC 0.27161828 0.345 0.255 17.8 119 200 1.56 

125% 2DMPC 0.27589156 0.345 0.253 18.29 119 200 1.56 

Design 0.85 Max 0.345 0.34 18.7 - - - 

 

 
ภาพที่ 4.2.11.5  สภาวะการแลกเปลี่ยนความร้อนและปริมาณสารที่ออกจาก  V1405 
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ภาพที่ 4.2.11.6  สภาวะการท างานของ temperature , reflux ที่  V1405 
 
         จากตารางและกราฟพบว่า ที่ก าลังการผลิตที่ 125%  มีแนวโน้มที่ E1409  จะมีการถ่ายเท
ความร้อนไม่เพียงพอ ควรเฝ้าระวัง ส่วนสภาวะการทางานของอุณหภูมิ ด้านบนและด้านล่างของ 
V1405 สามารถท าได้ใกล้เคียง การปรับรีฟรักซ์ (reflux) เพื่อช่วยให้การกลั่นได้สารที่ออกทาง 
ด้านบนตามที่ต้องการ 
 
4.2.ผลการจ าลองแต่ละก าลังการผลิตที่ V1406     
 

          ผลการจ าลองการกลั่นที่  V1406 แต่ละก าลังการผลิต แสดงในตารางและกราฟดังต่อไปนี้ 
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ตารางท่ี 4.2.12.1 ผลิตภัณฑ์ฟีนอลท่ีออกด้านข้าง (side draw) ของ V1406 

ก าลังการผลิต Phenol Mass Flow tons/hr Phenol Mass Fractionation % Phenol  

    PHENOL   RESIDUE   PHENOL   RESIDUE ที่ได้รับ 

100% 23.598934 0.0010662 0.999955 4.52E-05 100.85 

110% 25.74457 0.00543 0.999789 0.0002109 110.02 

115% 26.915744 0.0042559 0.999842 0.0001581 115.025 

120% 28.086111 0.0038891 0.99986 0.0001403 120.026 

125% 29.293922 0.0060776 0.999793 0.0002074 125.188 

125%1.5DMPC 29.193263 0.0067368 0.999769 0.0002307 124.758 

125% 2DMPC 28.694801 0.0051991 0.999819 0.0001812 122.627 
 

ภาพที่ 4.2.12.1 ผลิตภัณฑ์ฟีนอลท่ีออกด้านข้าง (side draw) ของ V1406 (tons/hr) 
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ภาพที่ 4.2.12.2 อัตราส่วนผลิตภัณฑ์ฟีนอลท่ีออกด้านข้าง (side draw) ของ V1406 
 

        จากตารางและกราฟพบว่า ที่ก าลังการผลิตที่ ต่างๆสามารถ ได้ผลิตภัณฑ์ฟีนอลที่มีความ
บริสุทธิ์ มากกว่าร้อยละ 99.90  แต่พบว่าที่ก าลังการผลิต 125% และมีไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล 
(DMPC) มากกว่าปกติ  2 เท่า ได้ก าลังการผลิตเพียง 122.63% เนื่องจากการกลั่นแยกที่ V1302 
ไม่สามารถกลั่นแยกได้เหมาะสม มีผลให้ปริมาณฟีนอลมีแนวโน้มลดลง และจากการจ าลองนี้
พบว่าสามารถเพิ่มก าลังการผลิตได้ที่ 125% โดยที่มีไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC)  มากกว่า
ปกติ  1.5  เท่า จะได้ก าลังการผลิตท่ี 124.76 %  
 

ตารางท่ี 4.2.12.2 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1406 

ก าลังการผลิต BTM V1406 Mass Flow tons/hr BTM V1406 Mass Fractionation 

    PHENOL   RESIDUE   PHENOL   RESIDUE 

100% 1.5448915 0.055109 0.965557 0.0344431 

110% 1.97986 0.07014 0.965787 0.0342126 

115% 1.8483734 0.1316266 0.933522 0.0664781 

120% 2.0324842 0.1475158 0.932332 0.0676678 

125% 1.9954006 0.104601 0.95019 0.04981 

125%1.5DMPC 1.8794495 0.1205502 0.939725 0.0602751 

125% 2DMPC 1.7800837 0.1199166 0.936886 0.063114 
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ภาพที่ 4.2.12.3 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1406  (tons/hr) 
 

 
ภาพที่ 4.2.12.4 อัตราส่วนสารต่างๆในสายออกด้านล่าง V1406   

 
         จากตารางและกราฟสามารถควบคุมปริมาณสารที่ออกทางด้านล่าง V1406 ได้ปกติ 
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ตารางท่ี 4.2.12.3 ปริมาณสารต่างๆในสายออกด้านบน V1406 

ก าลังการผลิต OVHD V1406 Mass Flow tons/hr OVHD V1406 Fractionation 

    PHENOL   RESIDUE   PHENOL   RESIDUE 

100% 0.5999997 0 1 0 

110% 0.60000 0 0.999998 0 

115% 0.5999999 0 0.933334 0 

120% 0.5999992 0 0.999999 0 

125% 0.6999985 0 0.999998 0 

125%1.5DMPC 0.6999984 0 0.999998 0 

125% 2DMPC 0.6999987 0 0.999998 0 
 
          จากตารางพบว่าสามารถควบคุมปริมาณสารที่ออกทางด้านบน V1406 ได้ปกติ 
 
ตารางท่ี 4.2.12.4 ค่า flooding ท่ี tray ของ  V1406 

ก าลังการผลิต Tray Maximum flooding factor 

  Tray No. 1-6 Tray No. 7-20 Tray No. 21-35 Tray No. 36-41 

100% 0.54591 0.537875 0.539229 0.553243 

110% 0.54595 0.535875 0.536686 0.560635 

115% 0.60566 0.596205 0.597734 0.618865 

120% 0.62955 0.620015 0.621666 0.643226 

125% 0.63685 0.625763 0.627106 0.652236 

125%1.5DMPC 0.63685 0.625884 0.627269 0.651857 

125% 2DMPC 0.63685 0.626451 0.627944 0.650891 

Design 0.85 Max 0.85 Max 0.85 Max 0.85 Max 
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ภาพที่ 4.2.12.5 สภาวะการท างานของ flooding tray ที่  V1406 

 
          จากตารางและกราฟพบว่า โอกาศเกิดการท่วม (flooding) ท่ี เทรย(์tray) ท่ี V1406 มีน้อย 

และเมื่อก าลังการผลิตเพิ่มขึ้น flooding max ท่ี เทรย์(tray) ก็จะเพิ่มขึ้นด้วย 
 
ตารางท่ี 4.2.12.5 สภาวะการท างานต่างๆของ V1406 

ก าลังการผลิต 
E1417 
Boiler 

E1418 
Cond 

BTM 
P1414 Temperature  (oC) Reflux 

  kcal/hr kcal/hr m3/hr OVHD BTM m3/hr 

100% 4.56 3.12 2.03 55 156 23.4 

110% 4.61 3.12 1.98 55 156 23.4 

115% 5.09 3.46 1.89 55 156 25.75 

120% 5.28 3.6 2.08 55 156 26.88 

125% 5.36 3.64 2.01 55 156 27.14 

125%1.5DMPC 5.36 3.64 1.91 55 156 27.14 

125% 2DMPC 5.35 3.64 1.81 55 156 27.13 

Design 6.57 7.92 7.2 - - - 
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ภาพที่ 4.2.12.6 สภาวะการแลกเปลี่ยนความร้อนและปริมาณสารที่ออกจาก  V1406 
 

 
ภาพที่ 4.2.12.7 สภาวะการท างาน  temperature , reflux ที่  V1406 
               
           จากตารางและกราฟสภาวะการท างานปกติ ทุกก าลังการผลิต 
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4.3 ผลการวิเคราะห์สภาวะการท างานของความดันต่างๆที่ก าลังผลิต 125% 
 

จ าลองก าลังการผลิตสภาวะการท างานของความดันลดลงจากการผลิตปกติลงที่ 10% และ 
20% ตามล าดับโดยที่มีสารต่างๆแต่ละสายไม่มีความแตกต่างโดยมีนัยส าคัญ ซึ่งที่สภาวะปกติแต่
ละอุปกรณ์มีสภาวะการท างานของความดันดังนี้   V1401 0.69 kg/cm2g,  V1402  470  mmHg, 
V1403 139.3 mmHg, V1404 105 mmHg, V1405 130 mmHg, V1406 280 mmHg. 

 
ตารางท่ี 4.3.1 สภาวะของความดันที่แตกต่างในแต่ละอุปกรณ์ท่ี V1401,V1402 และ V1403 
หอกลั่น สภาวะการท างาน ก าลังการผลิต   

    125% 125% 0.9P 125% 0.8P หน่วย 
V1401 ความดัน  0.69 0.62 0.552 kg/cm2g 

  Tray Maximum flooding 0.8453 0.8480 0.8498 - 
  อุณหภูมิด้านบน 72 71 70 0C 
  อุณหภูมิด้านล่าง 200 199 197.25 0C 
  E1402 reboiler 6.19 6.15 6.11 kcal/hr 
  E1401 condenser 3.18 3.19 3.19 kcal/hr 

V1402 ความดัน  470 423 376 mm.Hg. 
  Tray Maximum flooding 0.7017 0.7291 0.7653 - 
  อุณหภูมิด้านบน 35 35 35 0C 
  อุณหภูมิด้านล่าง 64 62 60 0C 
  E1404 reboiler 7.32 7.08 6.89 kcal/hr 
  E1406 condenser 8.55 8.54 8.58 kcal/hr 

V1403 ความดัน  139.3 423 376 mm.Hg. 
  Tray Maximum flooding 0.5824 0.5983 0.6228 - 
  อุณหภูมิด้านบน 50 50 50 0C 
  อุณหภูมิด้านล่าง 170 168.5 167.5 0C 
  E1407 reboiler 4.23 4.2 4.16 kcal/hr 
  E1408 condenser 4.2 4.22 4.24 kcal/hr 
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ตารางท่ี 4.3.2 สภาวะของความดันที่แตกต่างในแต่ละอุปกรณ์ท่ี V1404,V1405 และ V1406 
หอกลั่น สภาวะการท างาน ก าลังการผลิต   

    125% 125% 0.9P 125% 0.8P หน่วย 
V1404 ความดัน  105 94.5 84 mm.Hg. 

  Tray Maximum flooding 0.8062 0.8440 0.8454 - 
  อุณหภูมิด้านบน 50 50 50 0C 
  อุณหภูมิด้านล่าง 158 157 155 0C 
  E1412 reboiler 5.21 5.16 4.82 kcal/hr 
  E1413 condenser 5.05 5.07 4.87 kcal/hr 

V1405 ความดัน  130 117 104 mm.Hg. 
  Tray Maximum flooding 0.2641 0.2645 0.2640 - 
  อุณหภูมิด้านบน 119 119 119 0C 
  อุณหภูมิด้านล่าง 202 202 202 0C 
  E1409 reboiler 0.344 0.345 0.345 kcal/hr 
  E1411 condenser 0.257 0.257 0.25 kcal/hr 

V1406 ความดัน  280 252 224 mm.Hg. 
  Tray Maximum flooding 0.6369 0.6681 0.8440 - 
  อุณหภูมิด้านบน 55 55 55 0C 
  อุณหภูมิด้านล่าง 156 154 151.5 0C 
  E1417 reboiler 5.36 5.31 6.24 kcal/hr 
  E1418 condenser 3.64 3.66 4.4 kcal/hr 

 
จากตารางแสดงสภาวะการท างานต่างๆที่เปลี่ยนแปลงเนื่องจากความดันเปลี่ยนดังนี้    

เมื่อลดความดันลง มีผลท าให้อุณหภูมิในหอกลั่นลดลงทุกหอกลั่น ,พลังงานความร้อนที่หม้อต้ม
ซ้ า (reboiler) ลดลงและการท่วมของเทรย์ (tray)เพิ่มขึ้นเมื่อความดันลดลง เมื่อวิเคราะห์แต่ละ
หอกลั่น 
พบว่าที่ V1402,V1403 และ V1405 สามารถปรับความดันลดลงได้ตามต้องการมีผลท าให้ การ
ท่วมของเทรย์เพิ่มขึ้นแต่ไม่เกินค่าควบคุม และความร้อนที่หม้อต้มซ้ าลดลง  ที่ V1401 และ 
V1404 ต้องปรับ รีฟรักซ์ (reflux) ลดลงเล็กน้อยเนื่องจาก การท่วมของเทรย์มากเกินค่าควบคุม 
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ส่วนความร้อนที่หม้อต้มซ้ าลดลง   ที่ V1406 เมื่อลดตวามดันลงมีผลท าให้สารฟีนอลมีปริมาณ
สารมลทินเกินค่าควบคุม ท าให้ต้องปรับรีฟรักซ์เพิ่ม มีผลท าใหการท่วมของเทรย์สูงใกล้เคียงค่า
ควบคุม และความร้อนที่หม้อต้มซ้ าเพิ่มขึ้นมาก 
 
4.4 ผลการวิเคราะห์ปัจจัย 
 

ที่ส่วนปฏิกิริยาออกซิเดชัน (ออกจาก OX1202) ค่า conversion ของการเกิด CHP จากการ
จ าลองสามารถแสดงได้ดังนี้ 

 

 
ภาพที่ 4.4.1 ค่า conversion ของการเกิด CHP ที่ปฏิกิริยาออกซิเดชัน 
 

ที่ก าลังการผลิตร้อยละ 125 และมีไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC)  มากกว่าปกติ 2 เท่า
ไม่สามารถด าเนินการได้ และได้ก าลังการผลิตสูงสุดเพียงร้อยละ 122.63 เท่านั้น เนื่องจากการ
กลั่นแยกที่ V1302 ไม่สามารถกลั่นแยกได้ มีผลให้ปริมาณฟีนอลมีแนวโน้มลดลง และจากการ
จ าลองนี้พบว่าสามารถเพิ่มก าลังการผลิตได้ที่ 125% โดยที่มีไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC)   
มากกว่าปกติ  1.5  เท่า และอุปกรณ์ที่มีแนวโน้มเป็นข้อจ ากัดคือ  

 

- E1303 ซึ่งเป็นหม้อต้มซ้ าของหอกลั่น V1301 
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ภาพที่ 4.4.2 เปรียบเทียบการใช้พลังงานที่ E1303 
 

- E1303 ซึ่งเป็นหม้อต้มซ้ าของหอกลั่น V1301 
 

 
ภาพท่ี 4.4.3 เปรียบเทียบการใช้พลังงานที่ E1301 
 

0

1

2

3

4

5

6

7

8

9

100% 110% 115% 120% 125% 125% 
1.5DMPC

125% 
2DMPC

125% P-
10%

125% P-
20%

Kcal/hr

ค่าสูงสุดที่ยอมรับได้ 7.908

0

2

4

6

8

10

12

14

16

18

100% 110% 115% 120% 125% 125% 
1.5DMPC

125% 
2DMPC

125% P-
10%

125% P-
20%

Kcal/hr

ค่าสูงสุดที่ยอมรับได้ 16.06



115 

 

- E1304 ซึ่งเป็นหม้อต้มซ้ าของหอ กลั่น V1302 
 

 
ภาพท่ี 4.4.4 เปรียบเทียบการใช้พลังงานที่ E1304 
 

- เทรย์ 17 – 60 ในหอกลั่น V1401 ซึ่งมีค่า flooding max factor ใกล้เคียง 0.85 ซึ่งเป็น
ค่าสูงสุดที่ออกแบบเพื่อป้องกันไม่ให้หอกลั่นเกิดการท่วม 
 

 
ภาพท่ี 4.4.5 เปรียบเทียบ max flooding tray ท่ี V401 
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- เทรย์ 1 – 5 ในหอกลั่น V1404 ซึ่งมีค่า flooding max factor ใกล้เคียง 0.85 ซึ่งเป็น
ค่าสูงสุดที่ออกแบบเพื่อป้องกันไม่ให้หอกลั่นเกิดการท่วม 

 

 
ภาพท่ี 4.4.6 เปรียบเทียบ max flooding tray ท่ี V404 
 

- E1412 ซึ่งเป็นหม้อต้มซ้ าของหอกลั่น V1404 
  

 
ภาพท่ี 4.4.7 เปรียบเทียบการใช้พลังงานที่ E1412 
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- E1409 ซึ่งเป็นหม้อต้มซ้ าของหอกลั่น V1405 
 

 
ภาพท่ี 4.4.8 เปรียบเทียบการใช้พลังงานที่ E1409 
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บทที่ 5 
 

สรุปผลการวิจัย 
 

5.1 สรุปผลการวิจัย 
 

การวิจัยเริ่มจากการจ าลองการเกิดปฏิกิริยาของคิวมีนเพื่อให้ได้    คิวมีนไฮโดรเปอร์
ออกไซด์ (CHP) ซึ่งปฏิกิริยาในส่วนนี้ จะได้สารที่ไม่ต้องการออกมาด้วยคือไดเมทิลฟีนิล คาร์
บินอล(DMPC) จะท าให้เกิดข้อจ ากัดในการกลั่นแยก ในส่วนของ V1301 และ V1302 เพราะถ้ามี
ปริมาณ  ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล (DMPC) มากเกินไป จะท าให้การ  กลั่นแยกที่ V1302 มีคิวมีน
ไฮโดรเปอร์ออกไซด์   (CHP) ติดออกไปด้านบนมากขึ้นมีผลท าให้สูญเสีย สารที่จะผลิตเป็นฟีนอล
ต่อในส่วนของปฏิกิริยาการแตกตัวที่  D1304 (Decomposer) ซึ่งในระบบนี้คิวมีนไฮโดรเปอร์
ออกไซด์ (CHP)    จะแตกตัวออกเป็นฟีนอลแลอะซิโตนส่วนไดเมทิลฟีนิล  คาร์บินอล (DMPC)  
จะแตกตัวเองเป็น   อัลฟาเมทิล สไตลีน (AMS) และ ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล ( DMPC)     
บางส่วนจะท าปฏิกิริยากับ  คิวมีนไฮโดรเปอร์ออกไซด์ ได้เป็นสารมลทิน (Residue) เพราะฉะนั้น 
เมื่อมี ไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล    (DMPC)  มากขึ้น มีผลท าให้ ฟีนอลลดน้อยลง ดังนั้น ในการ
จ าลองนี้จะพบว่ามีการ จ าลองทั้งหมด 9    กรณี และท าการปรับสภาวะการท างานให้เหมาะสม 
เพื่อสังเกตพฤติกรรมที่เกิดขึ้นใน ระบบหอกลั่น และ ระบบการท าปฏิกิริยาของการวิจัยนี้ 

การวิจัยต่อมาท าการจ าลองระบบการกลั่นแยกของฟีนอลออกจากสารที่ไม่ต้องการเพื่อ  ให้
ได้ ฟีนอลมีความบริสุทธิ์มากกว่าร้อยละ 99.90 โดยน้ าหนัก ซึ่งการจ าลองทั้ง  9  กรณีสามารถ ได้ 
ฟีนอลที่มีความบริสุทธิ์ มากกว่าร้อยละ 99.90 โดยน้ าหนัก   และท าการปรับสภาวะการท างานให้
เหมาะสม เพื่อสังเกตพฤติกรรมที่เกิดขึ้นใน ระบบหอกลั่นของการวิจัยนี้ 

เมื่อความดันในระบบเปลี่ยน มีผลท าให้อุณหภูมิในหอกลั่นเปลี่ยน ,พลังงานความร้อนที่
หม้อต้มซ้ า (reboiler) เปลี่ยนและการท่วมของเทรย์ (tray)มีการเปลี่ยน รวมถึงสารต่างๆในแต่ละ
สายมีการเปลี่ยนแปลงด้วย 

จากการจ าลองเพื่อผลิตฟีนอลที่ 125%หรือ 29.3 ตันต่อชม.มีความเป็นไปได้เมื่อสังเกตุจาก 
แบบจ าลองและมีข้อจ ากัดจากการจ าลองนี้คือปฏิกิริยาการเกิดไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล ( DMPC)      
ต้องไม่เกินร้อยละ 1.45 โดยน้ าหนัก  เพราะถ้ามีปริมาณไดเมทิลฟีนิล คาร์บินอล( DMPC) ร้อยละ 
1.45โดยน้ าหนัก   จะท าให้การกลั่นแยกที่ V1302 ไม่ดี ส่งผลให้การผลิตฟีนอลที่ 125% หรือ 29.3 
ตันต่อชม.    ไม่ได้ตามที่ต้องการ 
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5.2 อภิปรายผลการวิจัย 
 

ในงานวิจัยนี้ได้ศึกษาการขยายก าลังการผลิตของกระบวนการผลิตฟินอลจากคิวมีน โดยใช้
ข้อมูลของการผลิตจริงที่ก าลังการผลิตร้อยละ 100 110 และ 115 ของการผลิตปกติ และท านาย
การผลิตที่ร้อยละ 120 และ 125 รวมทั้งกรณีการผลิตที่ร้อยละ 125 โดยสมมติให้มี DMPC เกิดขึ้น 
1.5 และ 2 เท่าของค่าปกติ พบว่าในการผลิตที่ร้อยละ 125 มีความเป็นไปได้แต่ ในกรณีที่มี 
DMPC เกิดขึ้นเกิน 1.5 เท่า กระบวนการผลิตในปัจจุบันไม่สามารถด าเนินการได้ อย่างไรก็ตามใน
การขยายก าลังการผลิตในช่วงร้อยละ 120 ถึง 125 การปรับตัวแปรด าเนินการต่างๆต้อง
ด าเนินการอย่างระมัดระวังเนื่องจากอุปกรณ์ต่อไปนี้คือ E1301 E1303 E1304 เทรย์ 17-60 ในหอ
กลั่น V1401 เทรย์ 1-5 ในหอกลั่น V1404 E1409 E1412 P1402 P1404 มีความเสี่ยงที่จะเข้าใกล้
ขีดจ ากัดของค่าที่ออกแบบไว้ 
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ภาคผนวก ก 
ข้อมูลการผลิตเทียบแบบจ าลอง 

 
ตารางดังต่อไปนี้เป็นข้อมูลของการผลิตที่ได้จากการผลิตจริงที่ 100 110 115 % ของแต่ละ

อุปกรณ์ที่ใช้อ้างอิงในการวิจัยนี้ 
 

ตารางท่ี ก-1 ข้อมูลสารต่างๆที่ออกจาก OX1201 
ก าลังการ
ผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    CUMENE   CHP   DMPC   CUMENE   CHP   DMPC 

100% 0.8591 0.1363 0.0046 0.8562 0.1387 0.0049 

110% 0.8559 0.1391 0.0050 0.8541 0.7925 0.0050 

115% 0.8545 0.1403 0.0052 0.8544 0.1403 0.0051 
 

ตารางท่ี ก-2 ข้อมูลสารต่างๆที่ออกจาก OX1202 
ก าลังการ
ผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    CUMENE   CHP   DMPC   CUMENE   CHP   DMPC 

100% 0.7268 0.2646 0.0086 0.7219 0.2684 0.0097 

110% 0.7217 0.2672 0.0092 0.7241 0.2664 0.0093 

115% 0.7192 0.2708 0.0100 0.7206 0.2696 0.0096 
 

ตารางท่ี ก-3  ข้อมูลสารต่างๆที่ออกด้านบนของ V1301 
ก าลังการ
ผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    CUMENE   DMPC   CHP   CUMENE   DMPC   CHP 

100% 0.9982 0.0009 0.0008 0.9990 0.0007 0.0001 

110% 0.9986 0.0009 0.0005 0.9989 0.0006 0.0001 

115% 0.9984 0.0009 0.0006 0.9988 0.0007 0.0001 
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ตารางท่ี ก-4  ข้อมูลสารต่างๆที่ออกด้านล่างของ V1301 

ก าลังการผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    CHP   CUMENE   DMPC   CHP   CUMENE   DMPC 

100% 0.5256 0.4582 0.0162 0.5290 0.4527 0.0183 

110% 0.5322 0.4504 0.0174 0.5357 0.4462 0.0180 

115% 0.5442 0.4363 0.0194 0.5436 0.4377 0.0187 
 
ตารางท่ี ก-5  ข้อมูลสารต่างๆที่ออกด้านบนของ V1302 

ก าลังการผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    CUMENE   CHP   DMPC   CUMENE   CHP   DMPC 

100% 0.9792 0.0137 0.0070 0.9702 0.0189 0.0109 

110% 0.9784 0.0142 0.0074 0.9806 0.0089 0.0104 

115% 0.9766 0.0154 0.0080 0.9806 0.0103 0.0091 
 
ตารางท่ี ก-6  ข้อมูลสารต่างๆที่ออกด้านล่างของ V1302 

ก าลังการผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    CHP   CUMENE   DMPC   CHP   CUMENE   DMPC 

100% 0.8490 0.1290 0.0220 0.8407 0.1364 0.0229 

110% 0.8398 0.1368 0.0234 0.8361 0.1407 0.0232 

115% 0.8289 0.1455 0.0256 0.8351 0.1410 0.0239 
 
ตารางท่ี ก-7 ข้อมูลสารต่างๆที่ออกจาก D1304  
ก าลังการ
ผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

  PHENOL ACETONE CUMENE 
  

DMPC   CHP PHENOL ACETONE CUMENE   DMPC   CHP 

100% 0.516 0.320 0.123 0.028 0.013 0.510 0.315 0.134 0.029 0.012 

110% 0.507 0.313 0.135 0.030 0.015 0.505 0.312 0.138 0.030 0.016 

115% 0.502 0.309 0.138 0.032 0.018 0.506 0.312 0.138 0.031 0.013 
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ตารางท่ี ก-8 ข้อมูลสารต่างๆที่ออกจาก E1305 
ก าลัง
การ
ผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

  PHENOL ACETONE CUMENE AMS RESIDUE WATER PHENOL ACETONE CUMENE AMS RESIDUE WATER 

100% 0.512 0.317 0.121 0.020 0.017 0.012 0.512 0.316 0.134 0.019 0.016 0.004 

110% 0.508 0.312 0.134 0.021 0.017 0.008 0.509 0.314 0.138 0.019 0.017 0.004 

115% 0.501 0.309 0.137 0.022 0.020 0.010 0.508 0.314 0.138 0.019 0.016 0.004 

 
ตารางท่ี ก-9  ข้อมูลสารต่างๆที่ออกด้านบนของ V1401 

ก าลังการผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    ACETONE   WATER   CUMENE   ACETONE   WATER   CUMENE 

100% 0.8388 0.0901 0.0711 0.8368 0.0612 0.1020 

110% 0.8353 0.0689 0.0958 0.8394 0.0598 0.1008 

115% 0.8459 0.0577 0.0964 0.8480 0.0456 0.1063 
 
ตารางท่ี ก-10  ข้อมูลสารต่างๆที่ออกด้านล่างของ V1401 

ก าลังการ
ผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    PHENOL   RESIDUE   AMS   CUMENE 
  

PHENOL 
  

RESIDUE   AMS 
  

CUMENE 

100% 0.7977 0.0261 0.0308 0.1453 0.7995 0.0246 0.0289 0.1470 

110% 0.7904 0.0267 0.0322 0.1507 0.7914 0.0259 0.0290 0.1537 

115% 0.7782 0.0314 0.0335 0.1569 0.7928 0.0262 0.0291 0.1519 

 
 
 
 
 



126 
 

ตารางท่ี ก-11  แสดงข้อมูลอะซิโตนที่ได้จาก V1402 
ก าลังการผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    ACETONE   WATER   ACETONE   WATER 
100% 0.9999 0.0001 0.9999 0.0001 
110% 0.9999 0.0001 0.9998 0.0002 
115% 0.9999 0.0001 0.9997 0.0003 

 
ตารางท่ี ก-12  ข้อมูลสารต่างๆที่ออกด้านล่างของ V1402 

ก าลังการผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    ACETONE   WATER   CUMENE   ACETONE   WATER   CUMENE 

100% 0.2897 0.3969 0.3134 0.2866 0.3926 0.3100 

110% 0.0864 0.3820 0.5316 0.0893 0.3384 0.5723 

115% 0.0780 0.3448 0.5772 0.0805 0.2750 0.6445 
 
ตารางท่ี ก-13  ข้อมูลสารต่างๆที่ออกด้านบนของ V1403 

ก าลังการผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    PHENOL   AMS   CUMENE   PHENOL   AMS   CUMENE 

100% 0.0521 0.1660 0.7819 0.0502 0.1562 0.7936 

110% 0.0490 0.1673 0.7837 0.0504 0.1505 0.7991 

115% 0.0503 0.1672 0.7825 0.0517 0.1526 0.7957 
 
ตารางท่ี ก-14  ข้อมูลสารต่างๆที่ออกด้านล่างของ V1403 

ก าลังการผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    PHENOL   RESIDUE   PHENOL   RESIDUE 

100% 0.9670 0.0330 0.9679 0.0321 

110% 0.9999 0.0001 0.9973 0.0027 

115% 0.9608 0.0392 0.9677 0.0323 
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ตารางท่ี ก-15  ข้อมูลสารต่างๆที่ออกด้านข้างของ V1404 

ก าลังการผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    PHENOL   RESIDUE   PHENOL   RESIDUE 

100% 0.9999 0.0001 0.9970 0.0030 

110% 0.9999 0.0001 0.9973 0.0027 

115% 0.9999 0.0001 0.9942 0.0058 
 
ตารางท่ี ก-16  ข้อมูลสารต่างๆที่ออกด้านล่างของ V1404 

ก าลังการผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    PHENOL   RESIDUE   PHENOL   RESIDUE 

100% 
0.5357 0.4643 0.6086 0.3914 

110% 
0.5394 0.4750 0.5135 0.4865 

115% 
0.5427 0.4573 0.5596 0.4404 

 
ตารางท่ี ก-17  ข้อมูลสารต่างๆที่ออกด้านบนของ V1405 

ก าลังการผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    PHENOL   RESIDUE   PHENOL   RESIDUE 

100% 
0.9795 0.0205 0.9414 0.0586 

110% 
0.9992 0.0008 0.9287 0.0713 

115% 
0.9531 0.0469 0.9333 0.0667 

 
ตารางท่ี ก-18  ข้อมูลสารต่างๆที่ออกด้านล่างของ V1405 

ก าลังการผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    PHENOL   RESIDUE   PHENOL   RESIDUE 

100% 
0.1962 0.8038 0.2270 0.7730 

110% 
0.1986 0.8014 0.2159 0.7841 

115% 
0.2004 0.7996 0.2196 0.7804 
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ตารางท่ี ก-19  แสดงข้อมูลฟีนอลที่ได้จาก V1406 

ก าลังการผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    PHENOL   RESIDUE   PHENOL   RESIDUE 

100% 
1.0000 0.0000 1.0000 0.0000 

110% 
1.0000 0.0000 0.9998 0.0002 

115% 
0.9999 0.0001 0.9998 0.0002 

 
ตารางท่ี ก-20  ข้อมูลสารต่างๆที่ออกด้านล่างของ V1406 

ก าลังการผลิต ข้อมูลการผลิต ข้อมูลการจ าลอง 

    PHENOL   RESIDUE   PHENOL   RESIDUE 

100% 
0.9965 0.0035 0.9656 0.0344 

110% 
0.9899 0.0351 0.9658 0.0342 

115% 
0.9988 0.0012 0.9335 0.0665 
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                                   ภาคผนวก ข. 
การเปรียบเทียบค่าใช้จ่ายในการเพิ่มก าลังการผลิต 

 
เนื่องด้วยเมื่อมีการเพิ่มก าลังการผลิตนั้น จะต้องมีการเพิ่มการใช้สาธารณูปโภคเพิ่มขึ้นด้วย 

ซึ่งในกรณีนี้สิ่งที่สนใจคือ ค่าใช้จ่ายของ ไอน้ า และ น้ าหล่อเย็น ดังนั้นจึงท าการค านวณเพื่อดู
แนวโน้มของพลังงานที่ใช้เพิ่ม ในแต่ล่ะอุปกรณ์ว่าส่งผลกระทบต่อ การเพิ่มก าลังการผลิตหรือไม่  

 
ไอน้ า หรือ steam 

 
ไอน้ าที่รับเข้ากระบวนการผลิต เป็นไอน้ าที่ความดัน 18 กก./ซม.2 และเป็นไอน้ าอ่ิมตัวที่ 

อุณหภูมิ 208 oC. และมีราคา ตันล่ะ 800 บาท (ข้อมูลปี 2012 ที่นิคมอุตสาหกรรมในมาบตาพุต) 
ซึ่งอุปกรณ์ที่ใช้ได้แก่ระบบ reboiler ที่ หอกลั่น V1401 คือ E1402 ,V1403 คือ E1407, V1404 คือ 
E1412 ,V1405 คือ E1409 และ V1406 คือ E1417 ส่วนที่ V1301คือ E1302, V1402 คือ E1404 
ใช้ไอน้ าที่ความดัน 1.5 กก./ซม.2และ V1302 คือ E1304 ใช้ไอน้ าที่ความดัน 3 กก./ซม.2 ซึ่งเป็นไอ
น้ าอ่ิมตัวที่ อุณหภูมิ 114 และ 130 oC. ตามล าดับ ไอน้ าที่ความดัน 1.5 และ 3 กก./ซม.2 จะไม่
น ามาคิดค่าใช้จ่ายในการผลิต เนื่องจากเป็นไอน้ าที่ได้จากการ let down มาจาก ไอน้ าที่ความดัน 
18 กก./ซม.2 จากการใช้ที่ หอกลั่นอ่ืนๆ ดังนั้นจึงไม่มีค่าใช้จ่ายเพิ่ม  เมื่อท าการค านวณจาก Duty 
ที่ได้จากการจ าลองกระบวนการผลิต สามารถน า duty มาค านวณหาปริมาณ steam ที่ใช้ จาก
ข้อมูลทางด้านวิศวกรรมจากผู้ผลิตอุปกรณ์ ซึ่งตัวอย่างการค านวณดังต่อไปนี้ 

ตัวอย่างการค านวณระบบ reboiler ที่ หอกลั่น V1401 คือ E1402 
จากการออกแบบ Duty ที่ใช้คือ 11.6 X106 kcal/hr. ซึ่งใช้ ไอน้ าที่ความดัน 18 กก./ซม.2 ปริมาณ 
25.352 m3/hr. 
แบบจ าลองที่ก าลังการผลิต 100% ใช้ Duty 5.9 X106 kcal/hr. ใช้ ไอน้ าที่ความดัน 18 กก./ซม.2 
ปริมาณ 
                                        = 25.352 x 5.9 X106 / 11.6 X106      m3/hr 
                                       = 12.894   m3/hr 

จากนั้นท าการค านวณทุกก าลังการผลิต สามารถค านวณปริมาณไอน้ าที่ความดัน 18 กก./
ซม.2 ได้ดังตารางต่อไปนี้ 
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ตาราง ข-1 ปริมาณการใช้ไอน้ าความดัน 18 กก./ซม.2  

Item 
Steam ที่

ใช้ 100% 110% 115% 120% 125% 
125% 

1.5DMPC 
125% 

2DMPC 
125%p-

10% 
125%p-

20% 

  
Design 
m3/hr           m3/hr m3/hr m3/hr m3/hr 

E1402 25.35 12.89 13.31 13.48 13.48 13.53 13.59 13.62 13.46 13.45 

E1407 19.03 6.61 7.62 7.93 9.27 9.27 9.97 9.62 9.25 9.24 

E1412 11.59 11.15 11.28 11.37 11.39 11.41 11.41 11.43 11.27 10.53 

E1409 0.76 0.65 0.69 0.74 0.74 0.75 0.76 0.76 0.76 0.76 

E1417 14.38 9.98 10.09 11.14 11.55 11.73 11.73 11.71 11.73 13.66 

Total 71.11 41.29 42.99 44.66 46.44 46.69 47.46 47.13 46.47 47.64 
อัตราส่วนเมื่อเทียบท่ี 
100%   1.00 1.04 1.08 1.12 1.13 1.15 1.14 1.13 1.15 

 
ตาราง ข-2 ค่าใช้จ่ายการใช้ไอน้ าความดัน 18 กก./ซม.2  

Item ค่าใช้จ่าย  100% 110% 115% 120% 125% 
125% 

1.5DMPC 
125% 

2DMPC 
125%p-

10% 
125%p-

20% 

  
Design 
บาท/hr                   

E1402 20282 10316 10648 10788 10788 10823 10875 10893 10753 10683 

E1407 15227 5292 6098 6343 7412 7412 7973 7692 7360 7289 

E1412 9270 8919 9024 9094 9112 9129 9129 9147 9042 8446 

E1409 605 521 550 591 594 603 605 605 605 605 

E1417 11501 7982 8070 8910 9243 9383 9383 9365 9383 10923 

Total 56884 33030 34390 35726 37149 37350 37965 37702 37142 37946 
อัตราส่วนเมื่อ
เทียบท่ี 100%   1.000 1.041 1.082 1.125 1.131 1.149 1.141 1.124 1.149 

 
จากตารางแสดงให้เห็นว่า เมื่อเพิ่มก าลังการผลิตการใช้ ไอน้ าที่ความดัน 18 กก./ซม.2 ไม่ได้

เพิ่มตามอัตราส่วนที่ก าลังการผลิตเพิ่มขึ้น ดังนั้นการเพิ่มก าลังการผลิต ปริมาณไอน้ าที่ความดัน 
18 กก./ซม.2 จะใช้ลดลง ซึ่งเป็นการเพิ่มก าไรให้แก่ผลิตภัณฑ์ 
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น้ าหล่อเย็น 

 
น้ าหล่อเย็น คือน้ าที่ใช้กับระบบแลกเปลี่ยนความร้อนที่กระบวนการผลิต ซึ่งมีค่าควบคุม

ต่างๆ ซึ่งค่าควบคุมที่มีผลโดยตรงกับคุณภาพน้ าหล่อเย็น คือ ปริมาณ คลอไรด์ ( Cl ) ซึ่งใน
กระบวนการผลิตฟีนอลนั้นส่วนใหญ่ระบบ tube ของ condenser exchanger จะใช้เป็น 
stainless steel 304L (สารเหตุที่ใช้เนื่องจาก ฟีนอลเป็นสารที่กัดกร่อนท่อที่ท าจาก carbon steel 
ได้) ดังนั้นจึงต้องควบคุมปริมาณ คลอไรด์ ไม่เกิน 200 ppm wt. ดังนั้นรอบในการใช้น้ าหล่อเย็นจึง
มีจ ากัด ส่งผลท าให้ต้องท าการถ่ายทิ้งเป็นจ านวนมาก ซึ่งน้ าที่น ามาเติมใหม่ เป็นน้ ากรองมีคลอ
ไรด์อยู่ในค่าควบคุมไม่เกิน 26.36 ppm wt. ซึ่งราคาน้ ากรองอยู่ที่  1 ลบ.เมตร ที่ 30 บาท (ข้อมูลปี 
2012 ที่นิคมอุตสาหกรรมในมาบตาพุต)  

ตัวอย่างการค านวณปริมาณน้ าหล่อเย็นที่ใช้ในกระบวนการผลิตฟีนอล 
C      = Circulation rate ของ น้ าหล่อเย็น 
B      = Blowdown as % of C 

E      = Evaporation losses as % of C = 0.1∆T 
D      = Draft losses as % C 
Xc     = ppm of any soluble salts in C ( 158.16 ppm ค่าสูงสุดส าหรับกระบวนการ

ผลิตฟีนอล เนื่องจากต้องมีการเติมสารเคมีเข้าไปในระบบน้ าหล่อเย็นด้วย คือ โซเดียมไฮโปรคลอ
ไรด์ (NaOCl) . 

M      = Make up water.  
Xm     = ppm of any soluble salts in M ( 26.36 ppm ) 
N      =  Xc / Xm    =  number of concentration =  158.16/ 26.36  = 6 

Overall balance            M      =     E + D + B              (Eq. 1) 
Soluble salts balance   M Xm  =     B Xc  + D Xc                 (Eq. 2) 
                                             =    (B + D) Xc 

                        Xc / Xm  =  N = M / (B + D)         (Eq. 3)    
Substituting (3) in (1) we have: 
M    =    E  + M / N 

M(N – 1)   =  NE but E = 0.1∆T 

M    =   0.1∆TN / (N – 1)                                     (Eq. 4) 



132 
 

From equation (3)    

B + D =  0.1∆T / (N – 1) 
And for D = 0.05 % 

B   =   0.1∆T / (N – 1)  -  0.05% 
การค านวณน้ าหล่อเย็นที่ต้องเติมที่  cooling Tower.(พิจารณาที่การออกแบบ) 
 
การค านวณอัตราการระเหย (evaporation rate (E)) 
 
The evaporation loss is approximately 1% of circulation water for each 10 oF (5.56 oC) of 
cooling range. 

The cooling range             =       10 0C 
The evaporation loss         =      1  x 10 / 5.56  =  1.8 % 
The recirculation rate        =       7585.143  m3/hr 
The evaporation rate (E)    =       136.5  m3/hr 
 

การสูญเสียดราฟท์ (Draft loss (D)) 
 

The draft loss of cooling  tower      =         0.05 % 
The recirculation rate                     =       7585.143  m3/hr 
The draft loss rate                          =        3.8  m3/hr 

 
อัตราการปล่อยทิ้ง (Blowdown rate (B)) 

 
The blowdown rate can be calculated from 
B   =    M/N  -   D 
M   =     E(N/(N-1)) 
B   =     E/(N-1)   -  D 
Cycle of concentration  =   6 
B   =      136.5/5  -   3.8   =   23.5   m3/hr 
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อัตราการเติมน้ า (Make up water rate (M)) 
 

M  =  E + D + B 
     =   136.5  +  3.8  + 23.5 
     =   163.8  m3/hr 
 
จากตัวอย่างการค านวณสามารถค านวณหาค่าใช้จ่ายในการใช้น้ าหล่อเย็นที่ต้องเติม ในแต่

ล่ะก าลังการผลิตได้ดังนี้ 
 
ตาราง ข-3 ปริมาณการใช้และการเติมของน้ าหล่อเย็น 

Item Actual 100% 110% 115% 120% 125% 
125% 

1.5DMPC 
125% 

2DMPC 
125%p-

10% 
125%p-

20% 

  m3/hr m3/hr m3/hr m3/hr m3/hr m3/hr m3/hr m3/hr m3/hr m3/hr 

E1301 2007 1484 1789 1839 1880 1906 1907 1907 1905 1904 

E1305 622 419 419 419 418 421 419 419 418 417 

E1401 990 261 266 249 236 243 240 244 244 244 

E1406 2195 917 992 964 992 1069 1062 1062 1067 1072 

E1408 837 232 267 277 319 323 344 333 325 326 

E1413 106 87 89 90 90 92 92 93 93 89 

E1411 34 22 23 25 25 26 26 25 26 25 

E1418 793 313 313 347 361 365 365 365 365 441 

Total 7585 3735 4158 4209 4322 4444 4456 4449 4442 4517 

Ratio 1.00 0.49 0.55 0.55 0.57 0.59 0.59 0.59 0.59 0.60 
Make 

up 164 81 90 91 93 96 96 96 96 98 
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พิจารณาค่าใช้จ่ายแต่ละก าลังการผลิต 
  
ตาราง ข-4 ปริมาณค่าใช้จ่ายเปรียบเทียบทุกก าลังการผลิต 

Item 100% 110% 115% 120% 125% 
125% 

1.5DMPC 
125% 

2DMPC 
125%p-

10% 
125%p-

20% 

  
บาท/
ชม. 

บาท/
ชม. 

บาท/
ชม. 

บาท/
ชม. 

บาท/
ชม. 

บาท/
ชม. 

บาท/
ชม. 

บาท/
ชม. 

บาท/
ชม. 

ไอน้ า 33030 34390 35726 37149 37350 37965 37702 37142 37946 

น้ าหล่อเย็น 2420 2693 2727 2800 2879 2887 2882 2877 2927 

รวม 35449 37084 38453 39948 40229 40852 40584 40019 40873 

อัตราส่วน 1 1.05 1.08 1.13 1.13 1.15 1.14 1.13 1.15 
 
จากตารางพบว่าเมื่อเพิ่มก าลังการผลิตค่าใช้ในการผลิตจะลดต่ าลง ดังนั้นการเพิ่มก าลังการผลิต
มีผลดีต่อการลดค่าใช้จ่ายต่อหน่วยผลิตภัณฑ์ฟีนอล 
 

 
ภาพท่ี ข-1 เปรียบเทียบค่าใช้จ่ายแต่ละก าลังการผลิต 
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ภาพท่ี ข-2 ค่าใช้จ่ายในการผลิตต่อตันฟีนอลที่ก าลังการผลิตต่างๆ  
 

 ที่ก าลังการผลิตร้อยละ 125 และลดความดันลงในแต่ละอุปกรณ์ พบว่าค่าใช้จ่ายต่อตันฟี
นอลน้อยที่สุดจากการจ าลอง 
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ประวัติผู้เขียนวิทยานิพนธ์ 
 

ข้าพเจ้านายณัฐวิชช์ พงศ์สิริภควัต เกิดเมื่อวันที่ 18 พฤศจิกายน พ.ศ. 2514 ที่ จังหวัดชลบุรี 
ประเทศไทย ข้าพเจ้าได้รับปริญญาตรี สาขาวิศวกรรมเคมี คณะวิศวกรรมศาสตร์ มหาวิทยาลัย 
ขอนแก่น ประเทศไทย ในปี 2537 ต่อมาได้ท างานในโรงงานอุตสาหกรรมในประเทศไทย จนกระทั่ง
ได้มาศึกษาต่อที่ คณะวิศวกรรมศาสตร์ สาขาวิศวกรรมเคมี จุฬาลงกรณ์มหาวิทยาลัย ประเทศ
ไทย และได้รับปริญญามหาบัณฑิต ในปี 2554. 
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