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ชีวมวลถือได้ว่าเป็นทรัพยากรหมุนเวียนที่สามารถเปลี่ยนเป็นสารเคมีชีวภาพและเชื้อเพลิงที่มีคุณค่าได้  

ทะลายปาล์มพบได้ทั่วไปในประเทศไทยโดยเป็นชีวมวลเหลือทิ้งที่ได้จากกระบวนการสกัดน้ำมันปาล์ม  งานวิจัยนี้ได้เสนอ
กระบวนการไพโรไลซิสร่วมกับแก๊สซิฟิเคชัน และการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจนเพื่อผลิตพลังงาน
ทดแทนชีวภาพที่หลากหลายจากการใช้ทะลายปาล์ม กระบวนการไพโรไลซิสคือกระบวนการแรกที่สลายทะลายปาล์มไป
เป็นน้ำมันชีวภาพ ถ่านชาร์ และก๊าซไม่กลั่นตัว จากนั้นถ่านชาร์ซึ่งเป็นแหล่งคาร์บอนถูกนำไปผลิตก๊าซสังเคราะห์ในแก๊ส
ซิฟิเคชันในขณะท่ีน้ำมันชีวภาพถูกปรับปรุงคุณภาพด้วยกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจนและถูก
แยกผลิตภัณฑ์โดยหอกลั่นแบบบรรยากาศ ก๊าซไม่กลั่นตัวจากไพโรไลซิสและก๊าซสังเคราะห์จากแก๊สซิฟิเคชันถูกส่งไปยัง
กระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์เพื ่อผลิตก๊าซไฮโดรเจนซึ่งจะถูกนำไปใช้ในกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วย
ไฮโดรเจน การสร้างแบบจำลองของกระบวนการที่นำเสนอนั้นขึ้นอยู่กับจลนพลศาสตร์ของกระบวนการสลายตัวและ
กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันเโดยใช้โปรแกรมแอสเพนพลัสเป็นเครื่องมือในศึกษา ผลของปัจจัยท่ีสำคัญในการดำเนินงานของ
กระบวนการจะถูกวิเคราะห์ การทำฮีทอินทริเกรชั่นถูกนำมาพิจารณาเพื่อปรับปรุงการใช้พลังงานของกระบวนการผลิต
เชื ้อเพลิงชีวภาพ การวิเคราะห์ทางเศรษฐศาสตร์จะอ้างอิงจากมูลค่าปัจจุบันสุทธิในการประเมินความคุ้มค่าของ
กระบวนการด้วยเช่นกัน ผลจากแบบจำลองกระบวนการโดยใช้ทะลายปาล์มแห้ง 8,000 กิโลกรัมต่อชั่วโมง สามารถผลิต
น้ำมันชีวภาพท่ี 68.8 เปอร์เซ็นต ์ก๊าซไฮโดรเจนท่ีได้รับจากกระบวนการอินทิเกรตเพียงพอสำหรับปรับปรุงคุณภาพน้ำมัน
ชีวภาพท่ี 642 กิโลกรัมต่อชั่วโมง น้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพท่ีได้รับหลังจากการปรับปรุงคุณภาพท่ี 3,476 กิโลกรัมต่อชั่วโมง
และกลั่นแยกผลิตภัณฑ์ในช่วงของ ก๊าซ ก๊าซโซลีน แนฟทา เคโรซีน และดีเซลได้ท่ี 290, 657, 729, 298 and 811 
กิโลกรัมต่อชั่วโมงตามลำดับ ผลการศึกษาการรวมความร้อนของสายกระบวนการสามารถประหยัดต้นทุนจากการลดใช้
กระแสสาธารณูปโภคท่ี 1,099,656 บาทต่อวินาทีและต้องการเครื่องแลกเปล่ียนความร้อนน้อยสุดท่ี 32 เครื่อง นอกจากน้ี
ยังต้องการแหล่งพลังงานร้อนและเย็นที่น้อยที่สุดท่ี 621 และ 16,928 เมกะจูลต่อชั่วโมงตามลำดับ การวิเคราะห์ทาง
เศรษฐศาตร์ของกระบวนอินทิเกรตมีค่ามูลค่าปัจจุบันสุทธิเป็นบวกท่ี  176,405,503 และผลการวิจัยชี ้ให้เห็นว่า
กระบวนการอินทิเกรตท่ีศึกษาน้ันมีความน่าสนใจทางเศรษฐศาสตร์ 
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Biomass is regarded as a renewable resource which can be transformed into valuable bio-

chemicals and fuels. Empty fruit bunch (EFB) is widely found in Thailand as a residual from palm oil 
milling processes. This study proposes the integrated process of pyrolysis, gasification and hydrotreating 
for multi-biofuels production using EFB. The pyrolysis process is firstly used to decompose EFB to 
produce bio-oil, bio-char and non-condensable gas (NCG). Then, bio-char as a carbonaceous source is 
gasified to produce synthesis gas whereas bio-oil is upgraded via a hydrotreating process to biofuels and 
separated products by atmospheric distillation process. NCG from pyrolysis and synthesis gas from 
gasification are sent to a water gas shift process for the production of hydrogen, which is used in the 
hydrotreating process. Modeling of the proposed process based on the kinetics of decomposition and 
gasification processes is performed using Aspen Plus simulator. The effects of key operating parameters 
of the process are analyzed. Heat integration is considered to improve the energy efficiency of bio-fuel 
production. Economic analysis based on a net present value (NPV) is also performed for the process 
assessment. The simulation results show that based on the dry EFB feed flow rate of 8,000 kg h-1, the 
maximum yield of bio-oil from the pyrolysis process is 68.8% at an operating temperature of 500 °C. 
Hydrogen obtained from the integrated process is sufficient for upgrading bio-oil products at 642 kg h-1. 
Biofuel is received from hydrotreating at 3,476 kg h-1 and refined into products in the range of gas, 
gasoline, naphtha, kerosene and diesel at 290, 657, 729, 298 and 811 kg h-1, respectively. From heat 
integration study can save cost from minimizing utility at 1,099,656 baht h-1 and requires a minimum 
heat exchanger of 32 units. The minimum heat source and heat sink require at 621 MJ h-1 and 16,928 
MJ h-1. The economic analysis of the integrated process has a positive value of NPV at 176,405,503 and 
the results indicate that the integrated process is potentially economically attractive. 
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บทที่ 1 

บทนำ 

1.1 ที่มาและความสำคัญ 

เชื ้อเพลิงฟอสซิล ได้แก่ ถ่านหิน น้ำมันดิบ และก๊าซธรรมชาติ เป็นเชื้อเพลิงที ่สำคัญที่

เกี ่ยวข้องกับการขับเคลื ่อนเศรษฐกิจของโลก ทั ้งทางด้านอุตสาหกรรมการผลิตและการดำเนิน

ชีวิตประจำวันของมนุษย์ จากแนวโน้มความต้องการใช้พลังงานที่เพิ่มขึ้น และเชื้อเพลิงฟอสซิลเป็น

แหล่งพลังงานที่มีอยู่อย่างจำกัด นอกจากนี้การเผาไหม้เชื้อเพลิงฟอสซิลยังก่อให้เกิดผลกระทบต่อ

สิ่งแวดล้อม ดังนั้นเพื่อลดผลกระทบที่เกิดจากการใช้เชื้อเพลิงฟอสซิล จึงมีความพยายามที่จะผลิต

พลังงานจากแหล่งพลังงานทางเลือกอื่นๆ เช่น แสงอาทิตย์ ลม น้ำ นิวเคลียร์ ความร้อนใต้พิภพ ชีว

มวล และเศษขยะ เป็นต้น เนื่องจากประเทศไทยเป็นประเทศเกษตรกรรมที่มีผลิตภัณฑ์จากภาค

การเกษตรที่สำคัญอยู ่หลากหลายประเภท เช่น ข้าว อ้อย ถั่วเหลือง ข้าวโพด ปาล์มน้ำมัน มัน

สำปะหลัง มะพร้าว และยางพารา เป็นต้น และมีวัสดุเหลือจากการใช้ประโยชน์จากภาคเกษตรกรรม

ในปริมาณมาก โดยวัสดุเหลือจากภาคการเกษตรเหล่านี้มักจะถูกเผาทำลาย ซึ่งส่งผลกระทบโดยตรง

กับสิ่งแวดล้อม ดังนั้นการนำวัสดุเหลือทิ้งเหล่านี้มาใช้เป็นเชื้อเพลิงเพื่อผลิตเป็นพลังงาน นอกจากจะ

ได้แหล่งพลังงานภายในประเทศเพิ่มขึ้นแล้ว ยังช่วยลดการปลดปล่อยก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ ได้อีก

ด้วย เนื่องจากก๊าซคาร์บอนไดออกไซต์ที่ปล่อยจากกระบวนการที่ใช้เชื้อเพลิงเป็นชีวมวล จะถูกใช้ใน

กระบวนการเจริญเติบโตของพืชซึ่งจะใช้ก๊าซคาร์บอนไดซ์ออกไซด์ในกระบวนการสังเคราะห์แสงและ

เก็บพลังงานในรูปของพันธะเคมี โดยโมเลกุลของคาร์บอนจะถูกนำไปรวมตัวกับสารเคมีชนิดอื่นเพ่ือ

สร้างเป็นอาหารจำพวกแป้งและน้ำตาล และคายออกซิเจนสู่บรรยากาศ [1] และองค์ประกอบหลัก

ของชีวมวล ได้แก่ เซลลูโลส (Cellulose) เฮมิเซลลูโลส (Hemicellulose) และลิกนิน (Lignin) โดย

เป็นสารประกอบที่มีธาตุคาร์บอนและไฮโดรเจนเป็นองค์ประกอบหลัก ซึ่งสามารถนำไปใช้ผลิตเป็น

พลังงานได ้

ปาล์มน้ำมันเป็นพืชเศรษฐกิจที ่สำคัญชนิดหนึ่งของประเทศไทย เนื ่องจากปาล์มน้ำมัน

สามารถแปรรูปเป็นผลิตภัณฑ์สำหรับการอุปโภคและบริโภคได้อย่างหลากหลาย โดยประเทศไทยมี

พื้นที่เพาะปลูกปาล์มมากสุดเป็นลำดับที่ 3 ของโลก [2] น้ำมันที่ได้จากผลปาล์มจะมาจาก 2 ส่วน คือ 

จากเปลือกหุ้มภายนอก และจากเนื้อในของเมล็ด เมื่อผลปาล์มสุกโรงงานสกัดน้ำมันปาล์มจะนำผล

ปาล์มสดทั้งทะลายไปอบไอน้ำ เพื่อยับยั้งการเปลี่ยนแปลงของน้ำมันจากปฏิกิริยาไลโปไลซีสและช่วย
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ให้ผลปาล์มหลุดออกจากทะลาย อีกท้ังยังช่วยให้การแยกเปลือกออกจากกะลาทำได้ง่ายขึ้น จากนั้นจึง

นำไปย่อยอีกครั้ง เพื่อแยกเอาเปลือกไปสกัดน้ำมันออก และนำน้ำมันปาล์มที่ได้ไปทำความสะอาด

และลดความชื ้น สุดท้ายจึงส่งน้ำมันปาล์มดิบเข้าโรงกลั ่นเพื ่อแยกน้ำมันปาล์มบริสุทธิ ์ จาก

กระบวนการสกัดน้ำมันปาล์มพบว่าจะมีวัสดุเหลือทิ้งเป็นทะลายปาล์ม กะลาปาล์ม ใยปาล์ม กาก

ปาล์ม และเมล็ดในปาล์ม  ส่วนการทำสวนปาล์มน้ำมันนั้นจะต้องมีการตัดแต่งทางใบปาล์มอย่างน้อย

ปีละ 2-3 ครั้ง สำหรับปาล์มที่มีอายุ 5-15 ปี โดยจะรักษาทางใบไว้ 35-40 ทางใบ เนื่องจากการเก็บ

ทางใบไว้มากเกินไปจะทำให้ใบที ่อยู ่ด้านล่างไม่สามารถสังเคราะห์แสงได้ แต่หากมีการตัดแต่ง

จนกระทั่งทางใบเหลือน้อยเกินไปจะทำให้การสร้างอาหารจากกระบวนการสังเคราะห์แสงเกิดขึ้นได้

น้อยเช่นกัน โดยปกติการตัดแต่งทางใบจะมีการดำเนินการครั้งใหญ่ 1 ครั้ง ก่อนหน้าแล้งเพ่ือให้ปาล์ม

ลดการคายน้ำและใช้ทางใบคลุมโคนต้นปาล์มเพื่อลดการคายน้ำ และเมื่อต้นปาล์มมีอายุครบ 25-30 

ปี จะถูกโค่นเพื่อทำการเพาะต้นกล้าใหม่ [3] จะเห็นได้ว่าในกระบวนการจัดการสวนปาล์มจะเกิดของ

เสียที่เป็นส่วนประกอบต่างๆ จากต้นปาล์มหลากหลายชนิด ได้แก่ ใบปาล์ม ก้านใบปาล์ม ทางใบ

ปาล์ม และลำต้นปาล์ม เป็นต้น จากข้อมูลข้างต้นพบว่าจะมีวัสดุเหลือทิ้งจากอุตสาหกรรมปาล์มน้ำมัน

เป็นจำนวนมาก และมีศักยภาพเพียงพอสำหรับการนำไปใช้เป็นวัตถุดิบเพ่ือผลิตพลังงานทดแทน 

ปัจจุบันเทคโนโลยีที่ใช้ในการแปรรูปชีวมวลที่ได้รับความนิยมจำแนกได้ 2 ประเภทหลักๆ คือ 

กระบวนการเชิงชีวภาพ (Biochemical Conversion Process) และกระบวนการเชิงเคมีความร้อน 

(Thermochemical Conversion Process) ถึงแม้ว่ากระบวนการเชิงชีวภาพจะเป็นกระบวนการที่

สามารถดำเนินการภายใต้สภาวะที่มีอุณหภูมิ และความดันดำเนินการต่ำกว่ากระบวนการเชิงเคมี

ความร้อนความร้อน แต่ผลิตภัณฑ์ที่ได้รับค่อนข้างมีความไม่แน่นอนซึ่งจะขึ้นอยู่กับองค์ประกอบทาง

เคมีของชีวมวล ดังนั้นกระบวนการเชิงความร้อนจึงมีความน่าสนใจและได้รับนิยมมากกว่าเพราะให้

องค์ประกอบและปริมาณของผลิตภัณฑ์ที่แน่นอนกว่า และให้ผลิตภัณฑ์ที่ได้รับหลากหลายกว่า

กระบวนการเปลี่ยนองค์ประกอบทางเคมีโดยวิธีชีวเคมี [4] กระบวนการเชิงความร้อนสามารถแบ่ง

ออกเป็น 3 กระบวนการย่อย ได้แก่ ไพโรไลซิส (Pyrolysis) แก๊สซิฟิเคชัน (Gasification) และการเผา

ไหม้ (Combustion) แต่เนื่องจากกระบวนการเผาไหม้มีการปลดปล่อยก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์  

(CO2) ก๊าซคาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) สารประกอบซัลเฟอร์ออกไซด์ (SOx) และสารประกอบ

ไนโตรเจนออกไซด์  (NOx) ที่สูงกว่ากระบวนการไพโรไลซิสและแก๊สซิฟิเคชันซึ่งส่งผลให้เกิดมลภาวะ
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ทางอากาศ ด้วยสาเหตุนี้ทำให้กระบวนการไพโรไรซิสและกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันได้รับความนิยม

มากกว่าและในปัจจุบัน 2 กระบวนการนี้ได้มีการพัฒนาและนำมาใช้ในระดับเชิงพาณิชย์ 

กระบวนการไพโรไลซิสเป็นกระบวนการสลายตัวของชีวมวลโดยใช้ความร้อนในสภาวะที่ไร้

ออกซิเจน โดยกระบวนการไพโรไลซิสยังแบ่งออกเป็น 2 กระบวนการ ได้แก่ กระบวนการไพโรไลซิส

แบบเร็ว (Fast pyrolysis) และกระบวนการไพโรไลซิสแบบช้า (Slow pyrolysis) ทั้ง 2 กระบวนการ

แตกต่างกันตรงอัตราการให้ความร้อน อุณหภูมิที่ใช้ในการดำเนินการและสัดส่วนของผลิตภัณฑ์ที่

ได้รับ ผลิตภัณฑ์หลักที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิส ได้แก่ น้ำมันชีวภาพ (Bio-oil) ถ่านชีวภาพ (Bio-

Char) และก๊าซไม่กลั ่นตัว (Non-condensable gas) [5] กระบวนการไพโรไลซิสแบบเร็วจะให้

ผลิตภัณฑ์หลักเป็นมันชีวภาพ ในขณะที่กระบวนการไพโรไลซิสแบบช้าจะให้ถ่านชีวภาพเป็น

ผลิตภัณฑ์หลัก อย่างไรก็ตามน้ำมันชีวภาพที่ได้นั้นยังไม่สามารถนำไปใช้งานได้ทันทีเนื่องจากยังมี

ความไม่เสถียรเพราะมีออกซิเจนประกอบอยู่ 4-18 เปอร์เซ็นต์ [6] และมีความเป็นกรดเนื่องจากมี

สารประกอบอนินทรีย์ชนิดอ่ืนๆ ปนอยู่ด้วย และมีค่าความร้อน (Heat value) ต่ำ ดังนั้นก่อนนำไปใช้

งานจะต้องทำการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพก่อน โดยใช้หน่วยปรับปรุงคุณภาพที่ใช้ไฮโดรเจน 

(Hydrotreating unit) เพื่อกำจัดออกซิเจนออก ถ่านชีวภาพที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิสสามารถ

นำไปใช้ประโยชน์ได้หลากหลาย เช่น ใช้เป็นตัวเร่งปฏิกิริยา ใช้ปรับปรุงคุณภาพดิน เป็นตัวดูดซับ

สำหรับการลดสารปนเปื้อนในดินและน้ำ เป็นตัวดูดซับก๊าซ [7] ใช้ในระบบเซลล์เชื้อเพลิง ใช้ในตัวเก็บ

ประจุยิ ่งยวด (Supercapacitor) และเป็นวัตถุดิบในการทำถ่านกัมมันต์ (Activated carbon) [8] 

นอกจากนี้ถ่านชีวภาพยังสามารถนำมาใช้เป็นตัวให้ความร้อนสำหรับกระบวนการไพโรไลซิสที่

ดำเนินการในเครื่องปฏิกรณ์แบบฟลูอิไดซ์เบดแบบหมุนเวียน (Circulating Fluidized Bed, CFB) 

เพื่อแลกเปลี่ยนความร้อนให้กับชีวมวลที่เข้ามาในเครื่องปฏิกรณ์ [9] ส่วนก๊าซไม่กลั่นตัวที่ได้หลังจาก

ผ่านกระบวนการลดอุณหภูมิ จะมี ไฮโดรเจน (H2) คาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) คาร์บอนไดออกไซด์ 

(CO2) และมีเทน (CH4) เป็นองค์ประกอบ [10]  

น้ำมันชีวภาพที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิสสามารถเปลี่ยนเป็นน้ำมันเบนซินและดีเซลได้

ถึงแม้จะมีค่าความร้อนต่ำกว่าเนื่องจากมีออกซิเจนปนอยู่ในปริมาณมาก [6]  กระบวนการปรับปรุง

คุณสมบัติของน้ำมันชีวภาพคือ กระบวนการปรับปรุงคุณภาพโดยใช้ไฮโดรเจน (Hydroprocessing ) 

โดยอาศัยตัวเร่งปฏิกิริยา ซีโอไลท์ (zeolite) เนื่องจากสามารถจับออกซิเจนที่อยู่ในน้ำมันชีวภาพ ซึ่ง
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จะเปลี่ยนออกซิเจนให้อยู่ในรูปของน้ำและคาร์บอนมอนอกไซด์หรือคาร์บอนไดออกไซด์  [7] หลังจาก

ที่ผ่านกระบวนการกำจัดออกซิเจนออกมาในรูปของน้ำ (Hydrodeoxygenation, HDO) แล้ว น้ำมัน

ชีวภาพจะแยกออกเป็น 2 เฟสได้แก่ เฟสของสารอินทรีย์ (Organic fraction) และเฟสของสารอนินท

รีย์ (Aqueous fraction) โดยเฟสของสารอินทรีย์ที่ได้จะมีค่าความร้อนเพิ่มขึ้นประมาณ 2 เท่าจาก

ตอนเริ่มกระบวนการ หลังจากผ่านกระบวนการแยกเฟส เฟสของสารอินทรีย์จะถูกส่งไปยังหอกลั่น

เพื ่อกลั ่นแยกเป็นน้ำมันเบนซินและดีเซล ซึ ่งสามารถนำไปใช้ทดแทนน้ำมันเชื ้อเพลิงที ่ได้จาก

กระบวนการกลั่นน้ำมันดิบ ส่วนเฟสของสารอนินทรีย์นั้นเนื่องจากมีองค์ประกอบของน้ำเป็นหลักจะ

สามารถนำไปใช้ประโยชน์ต่อได้ เช่น นำไปใช้เป็นตัวทำปฏิกิริยาในกระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์เพ่ือ

เพ่ิมก๊าซไฮโดรเจนสำหรับใช้งานในกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพได้ [11] 

กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันเป็นกระบวนการที่สามารถเปลี่ยนชีวมวลไปเป็นก๊าซสังเคราะห์ 

(Synthesis gas) ที่ประกอบด้วย มีเทน (CH4) คาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) คาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) 

และไฮโดรเจน (H2) โดยก๊าซสังเคราะห์ที่ผลิตได้สามารถนำไปใช้เป็นเชื้อเพลิงในกระบวนการผลิต

ความร้อนและไฟฟ้า (Heat and power generation) [12] นอกจากนี้ยังมีผลิตภัณฑ์ที่เป็นน้ำมันดิน 

(Tar) ซึ่งเป็นสารประกอบที่มีคาร์บอนมากกว่า 6 อะตอม (C6) และถ่านชีวภาพ อุณหภูมิดำเนินการ

ของเตาแก๊สซิไฟเออร์จะอยู่ในช่วงระหว่าง 600-1500 องศาเซลเซียส ในสภาวะที่มีออกซิเจนใน

ปริมาณที่จำกัด โดยทั่วไปอากาศจะถูกใช้เป็นแก๊สซิฟายอิ้งเอเจ้นท์ (Gasifying agents) เนื่องจากมี

ราคาถูกและใช้กันอย่างกว้างขวาง แต่อย่างไรก็ตามผลิตภัณฑ์ที่ได้จะมีค่าความร้อนต่ำเนื่องจาก

อากาศมีไนโตรเจนเป็นองค์ประกอบหลักประมาณ 78 เปอร์เซ็นต์ หากใช้ออกซิเจนบริสุทธิ์เป็นแก๊สซิ

ฟายอิ้งเอเจ้นท์จะได้ก๊าซสังเคราะห์ที่มีค่าความร้อนสูงขึ้น แต่จะมีค่าใช้จ่ายในการดำเนินการสูง จาก

ผลิตภัณฑ์ก๊าซสังเคราะห์ที่ได้ จะเห็นได้ว่าถึงแม้จะมีก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ผสมอยู่แต่เนื่องจาก

ภายในแก๊สซ ิไฟเออร ์ม ีหลายปฏิก ิริยาท ี ่ เก ิดข ึ ้น โดยปฏิก ิร ิยาที ่สำคัญในการเปลี ่ยนก ๊าซ

คาร์บอนไดออกไซด์ไปเป็นก๊าซคาร์บอนมอนอกไซด์และไฮโดรเจนคือปฏิกิริยาคาร์บอนไดออกไซด์รี

ฟอร์มมิง (Carbon dioxide reforming) ดังนั้นกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันจึงถือว่าเป็นกระบวนการที่

เป็นมิตรกับสิ่งแวดล้อมเนื่องจากไม่มีการปลดปล่อยก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ออกสู่บรรยากาศใน

ปริมาณที่น้อยและผลิตภัณฑ์ก๊าซสังเคราะห์ที่ได้มีประสิทธิภาพสูงกว่าก๊าซที่ได้จากกระบวนการเผา

ไหม้และกระบวนการไพโรไลซิส [13] 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

5 

 
ก๊าซสังเคราะห์ที่ได้จากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันสามารถนำไปผ่านกระบวนการปรับปรุง

คุณภาพเพื่อผลิตเป็นไฮโดรเจน เนื่องจากไฮโดรเจนเป็นพลังงานที่มีความสำคัญในอนาคตเพราะเป็น

พลังงานที่สะอาด เผาไหม้แล้วไม่ก่อให้เกิดมลพิษทางอากาศ มีความหนาแน่นของพลังงานที่สูง และ

สามารถใช้เป็นสารตั้งต้นที่สำคัญในอุตสาหกรรมเคมีและปิโตรเคมี [14] ก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ที่ได้

จากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันจะถูกเปลี่ยนไปเป็นไฮโดรเจนและคาร์บอนมอนอกไซด์ผ่านปฏิกิริยาวอ

เตอร์แก๊สชิพต์ (Water gas shift reaction) โดยกระบวนการนี้นอกจากจะได้ไฮโดรเจนเพิ่มขึ้นแล้ว

ยังสามารถลดปริมาณก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์ในก๊าซสังเคราะห์ทำให้ตัวเร่งปฏิกิริยาเสื่อมสภาพลง

ได้อีกด้วย [15] ปัจจุบันการผลิตไฮโดรเจนจะดำเนินการผ่านกระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอน้ำ 

(Steam reforming) ของก๊าซธรรมชาติ และได้ผลิตภัณฑ์หลักเป็นไฮโดรเจน และมีผลิตภัณฑ์พลอย

ได้เป็นก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์ ซึ่งสามารถทำให้ตัวเร่งปฏิกิริยาเสื่อมสภาพได้ [16] 

ไฮโดรเจนที่ได้จากกระบวนการวอเตอร์แก๊สชิพต์จะถูกทำให้บริสุทธ์ด้วยกระบวนการดูดซับ

แบบสลับความดัน (Pressure Swing Adsorption) โดยใช้สารดูดซับในการดูดซับก๊าซอ่ืนและยอมให้

ไฮโดรเจนไหลผ่านได้ โดยกระบวนการดูดซับแบบสลับความดันถูกใช้อย่างแพร่หลายในปัจจุบันและ

ยังสามารถผลิตไฮโดรเจนที่มีความบริสุทธิ์สูงถึงร้อยละ 99.99 [17] 

นอกจากก๊าซสังเคราะห์ที่ได้จากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันจะสามารถนำไปเพิ่มปริมาณก๊าซ

ไฮโดรเจนได้แล้ว การใช้ประโยชน์จากก๊าซสังเคราะห์ที่ได้จากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันอีกทางเลือก

หนึ่งคือนำก๊าซสังเคราะห์ป้อนเข้าสู่ระบบให้เกิดการเผาไหม้ (Combustion process) ร่วมกับอากาศ

และนำความร้อนที่ได้จากการเผาไหม้ก๊าซสังเคราะห์มาใช้เป็นแหล่งความร้อนภายในกระบวนการ จะ

สามารถลดการใช้พลังงานจากภายนอกได้ [18] 

ปัจจุบันมีงานวิจัยที่ศึกษาการผลิตพลังงานจากวัสดุเหลือทิ้งทางการเกษตรเพื่อทดแทน

เชื้อเพลิงฟอสซิลอย่างแพร่หลาย และเพ่ือพัฒนากระบวนการให้มีประสิทธิภาพและความยั่งยืนยิ่งขึ้น 

จึงมีงานวิจัยที่ศึกษาการนำผลิตภัณฑ์หลักที่เหลือจากการใช้ประโยชน์ หรือผลิตภัณฑ์พลอยได้จาก

กระบวนการกลับมาใช้ประโยชน์ เช่น การนำถ่านชีวภาพซึ่งเป็นผลิตภัณฑ์พลอยได้จากกระบวนการ

ไพโรไลซิสไปผ่านกระบวนการเผาไหม้เพื ่อนำถ่านชีวภาพที ่ร ้อนไปแลกเปลี ่ยนความร้อนใน

กระบวนการไพโรไลซิส หรือกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันที่นำก๊าซสังเคราะห์ที่ได้ไปผลิตไฮโดรเจนแล้ว
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ยังนำก๊าซสังเคราะห์ที่ถูกดึงก๊าซไฮโดรเจนออกแล้วไปเผาเพื่อนำความร้อนไปใช้ภายในกระบวนการ 

เป็นต้น [9] 

เพื ่อปรับปรุงประสิทธิภาพของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน ปัจจุบันได้มีการนำเสนอ

กระบวนการร่วมระหว่างไพโรไลซิสและแก๊สซิฟิเคชัน แม้ว่ากระบวนการแก็สซิฟิเคชั่นจะสามารถผลิต

ก๊าซสังเคราะห์ได้ในปริมาณมากแต่ต้องใช้พลังงานที่มากเช่นกัน โดยเฉพาะที่หน่วยแยกอากาศ (air 

separation unit) ดังนั้นวิธีการหนึ่งที่จะช่วยลดการใช้พลังงานคือ การนำกระบวนการไพโรไลซิสมา

ดำเนินการรวมกับกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันเพื่อให้ชีวมวลสลายตัวทางความร้อนขั้นแรกก่อนใน

กระบวนไพโรไลซิสและถึงจะป้อนเข้าสู่กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันตามลำดับ ถึงแม้ว่าก๊าซสังเคราะห์ที่

ไดจ้ากกระบวนการร่วมนี้จะมีปริมาณลดลงเมื่อเทียบกับก๊าซสังเคราะห์ที่ได้จากการนำชีวมวลป้อนเข้า

สู่กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันเพียงกระบวนการเดียว แต่จะได้ผลิตภัณฑ์พลอยได้เป็นน้ำมันชีวภาพที่มี

มูลค่าสูง นอกจากนี้ยังพบว่าสามารถลดการใช้พลังงานที่เตาแก๊สซิไฟเออร์ได้เมื ่ออุณหภูมิของ

กระบวนการไพโรไลซิสเพิ่มขึ้น เนื่องจากจะเกิดถ่านชีวภาพน้อยลง และมีเป็นสารระเหย (Volatiles) 

มากขึ้น ทำให้ความต้องการใช้ออกซิเจนเพ่ือเปลี่ยนถ่านชีวภาพ ไปเป็นก๊าซสังเคราะห์ลดลง [19] เมื่อ

พิจารณาการเสียสูญความร้อนพบว่ามีแนวโน้มลดลงและมีการใช้พลังงานได้อย่างมีประสิทธิภาพ

เพ่ิมขึ้นเมื่อเทียบกับกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันแบบดั้งเดิม [20] นอกจากการนำกระบวนการไพโรไลซิ

สมาต่อรวมกับกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันยังช่วยลดการเกิดน้ำมันดิน (Tar) เพราะชีวมวลถูกสลายตัว

ไปรอบแรกแล้วที่กระบวนการไพโรไลซิสโดยองค์ประกอบของน้ำมันดินจะถูกแยกออกไปจากก๊าซ

สังเคราะห์ในรูปของน้ำมันชีวภาพ จากนั้นจึงนำถ่านชีวภาพที่ได้ป้อนเข้าสู่กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน 

ทำให้ก๊าซสังเคราะห์ที่ได้มีปริมาณน้ำมันดินผสมในปริมาณที่ตำ่ลง [21,22] 

จากข้อมูลข้างต้นงานวิจัยนี้จึงสนใจศึกษากระบวนการนำทะลายปาล์มซึ่งเป็นวัสดุเหลือทิ้ง

จากโรงงานสกัดน้ำมันปาล์มมาผลิตเป็นน้ำมันชีวภาพที่ประกอบด้วยสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่าน

ชาร์ และก๊าซไฮโดรเจน ซ่ึงทะลายปาล์มที่ได้จากกระบวนการสกัดน้ำมันปาล์มมีปริมาณมากเพียงพอ

ในการศึกษาและสามารถพัฒนาไปใช้ประโยชน์เป็นพลังงานทดแทนได้ เนื่องจากความผันผวนของ

ราคาน้ำมันในปัจจุบันการออกแบบกระบวนการผลิตน้ำมันชีวภาพอย่างเดียวอาจทำให้เกิดความเสี่ยง

ในด้านของราคาจำหน่ายผลิตภัณฑ์ ดังนั้นงานวิจัยนี้จึงมุ่งศึกษากระบวนการที่สามารถผลิตพลังงานได้

หลากหลายรูปแบบ เพื่อให้สามารถตอบสนองความต้องการทางพลังงานได้อย่างเหมาะสมในแต่ละ
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ช่วงเวลา โดยแบบจำลองของกระบวนการผลิตสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซ

ไฮโดรเจนถูกสร้างในโปรแกรม Aspen plus v.10 ซึ่งเป็นโปรแกรมสำหรับออกแบบกระบวนการที่

เกี่ยวข้องกับอุตสาหกรรมเคมีและปิโตรเคมี โดยกระบวนการที่ศึกษาแสดงดังรูปที่ 1 ประกอบด้วย 8 

กระบวนการหลักได้แก่ กระบวนการปรับปรุงคุณภาพวัตถุดิบเบื ้องต้น (Feed pretreatment) 

กระบวนการไพโรไลซิส (pyrolysis) กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน (Gasification) กระบวนการวอเตอร์

แก๊สชิฟต์ (water gas shift) กระบวนการดูดซับแบบสลับความดัน (Pressure Swing Adsorption) 

กระบวนการเผาไหม ้ (combustion) กระบวนการปร ับปร ุงค ุณภาพน้ำม ันด ้วยไฮโดรเจน 

(Hydrotreating)  และกระบวนการแยกผล ิตภ ัณฑ ์ โดยหอกล ั ่นบรรยากาศ  (Atmospheric 

distillation) ซึ่งกระบวนการนี้จะสามารถผลิตพลังงานได้หลากหลายรูปแบบคือ น้ำมันชีวภาพ ถ่าน

ชาร์ และก๊าซไฮโดรเจน แสดงดังรูปที่ 1.1 

ปรับปร   ค   า 
วัต   ิบ

   ร ล ิส

แก ส ิ   ค ัน

ว  ต ร แก  ส ิ ต 

  า หม้
ปรับปร  น  ามัน

 ีว า  ้ว     ร  น
กล ั่นแบบบรร ากาศ

 ากาศร้ น

ทะลา ปาล ม ป  ก

 ากาศ   น

ทะลา ปาล มแห้ 

  าน ีว า 

แก ส ม กล่ันตัว

แก สสั  คราะห 

    ับแบบสลับ
ความ ัน

แก สสั  คราะห  

    ร  น

น  ามัน ีว า 

น  า

สาร ินทรี  

    ร  น

  าน ีว า 

แ ม ม นี 
ความร ้ น

แก สสั  คราะห 

แก ส (C1-C4)

แก ส  ลีน (C5-C6)

แน ทา (C6-C10)

 ค ร ีน (C10-C16)

 บน ีน (C16-C18)

 ลิต ั   ที่  ้ ากกระบวนการ

การแ ก ล ิต ั   

  น  า
  น  า

 
 

รูปที่ 1.1 แสดงกระบวนการที่ทำการศึกษาในการผลิตสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซ

ไฮโดรเจน 

 

  โดยทำการศึกษาพารามิเตอร์หลัก (key parameter) ของแต่ละกระบวนการเพื ่อให้ได้

ผลิตภัณฑ์ที่ต้องการมากที่สุด กระบวนการที่ ให้ปริมาณผลิตภัณฑ์ที่ต้องการมากที่สุดจะถูกนำมา

วิเคราะห์พลังงานด้วยการทำ Heat integration เพื่อออกแบบระบบการแลกเปลี่ยนความร้อนด้วย
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การวิเคราะห์ด้วยวิธี pitch analysis โดยใช้โปรแกรม Aspen Energy Analyser ทำให้ระบบมีการ

แลกเปลี่ยนความร้อนระหว่างกระแสเย็น (Cold stream) กับกระแสร้อน (Hot stream) ดีที่สุดและ

ใช้สาธารณูปโภค (Utility) ปริมาณต่ำที่สุด  หลังจากนั้นแบบจำลองกระบวนการผลิตสารประกอบ

ไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจนร่วมกับการออกแบบระบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน 

จะถูกนำมาวิเคราะห์ความคุ้มค่าทางเศรษฐศาสตร์ เพ่ือประเมินว่ากระบวนการผลิตเชื้อเพลิงชีวภาพที่

นำเสนอมีผลตอบแทนทางเศรษฐศาสตร์เป็นอย่างไร 

 

1.2 วัต  ประส ค  

1.2.1 สร้างแบบจำลองของกระบวนการผลิตสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซ

ไฮโดรเจน จากทะลายปาล์ม ด้วยโปรแกรม Aspen plus v.10 

1.2.2 ออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนของกระบวนการผลิตสารประกอบ

ไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจน จากทะลายปาล์มโดยใช้โปรแกรม Aspen Energy 

Analyzer เพ่ือนำเสนอกระบวนการที่ประสิทธิภาพทางพลังงานสูงที่สุด 

1.2.3 วิเคราะห์เชิงเศรษฐศาสตร์ของกระบวนการผลิตสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ 

และก๊าซไฮโดรเจน จากทะลายปาล์ม  

 

1.3 ข บ ขตในการศึกษา 

 ขอบเขตในการศึกษาสามารถสรุปได้ดังแผนภาพรูปที่ 1.2 โดยแบ่งออกเป็น 3 ส่วนประกอบ

หลัก ได้แก่ การสร้างแบบจำลองกระบวนการผลิตสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซ

ไฮโดรเจน จากทะลายปาล์ม โดยใช้โปรแกรม Aspen Plus การออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยน

ความร้อน (Heat Exchanger Network) และการวิเคราะห์ความเป็นไปได้ในเชิง เศรษฐศาสตร์ 

(Economics Analysis) ซึ่งมีรายละเอียดดังต่อไปนี้ 

1.3.1 วัตถุดิบสำหรับการศึกษาคือทะลายปาล์มโดยมีอัตราการป้อนของทะลายปาล์มเปียก

เข้าสู่ระบบที ่19,579  กิโลกรัมต่อชั่วโมง (อ้างอิงจากโรงงานสกัดน้ำมันปาล์มจำหวัดกระบี่จำนวน 21 

โรงมีกำลังการผลิต 659 ตันปาล์มทะลายสดต่อชั่วโมง  หรือจำนวน 9,226 ตันต่อวันในปี พ.ศ. 2552 

[23] โดยปาล์มสด 1000 กิโลกรัมจะได้กะลาปาล์มประมาณ 220 กิโลกรัม [24] 
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1.3.2 กระบวนการปรับปรุงคุณภาพวัตถุดิบเบื้องต้นจะทำการลดความชื้นของทะลายปาล์ม

จาก 62 เปอร์เซ็นต์ เป็น 7 เปอร์เซ็นต์ โดยให้ทะลายปาล์มสัมผัสกับอากาศร้อน และบดทะลายปาล์ม

ให้มีขนาดเท่ากับ 2 มิลลิเมตร 

1.3.3 แบบจำลองของกระบวนการไพโรไลซิส จะทำนายองค์ประกอบชองผลิตภัณฑ์โดย

อาศัยข้อมูลทางจลนพลศาสตร์ (Kinetic models) ในเครื่องปฏิกรณ์ประเภท CSTR สำหรับการผลิต

น้ำมันชีวภาพที่ดำเนินการภายใต้สภาวะไพโรไลซิสแบบเร็ว และหาสภาวะที่เหมาะสมสำหรับการผลิต

น้ำมันชีวภาพ 

1.3.4 แบบจำลองของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันจะใช้เครื่องปฏิกรณ์ประเภท CSTR โดยจะ

คำนวณหาองค์ประกอบของผลิตภัณฑ์ที ่ได้โดยใช้ข้อมูลทางจลนพลศาสตร์ (Kinetic models) 

เนื่องจากปริมาณก๊าซสังเคราะห์ที่ผลิตได้จะเป็นฟังก์ชันกับอุณหภูมิ และอัตราส่วนระหว่างไอน้ำกับ

ถ่านชาร์ (Steam – Biochar ratio) และเนื่องจากไฮโดรเจนเป็นผลิตภัณ์ที่ต้องการ ดังนั้นจึงทำการ

วิเคราะห์เพื่อหาสภาวะที่เหมาะสมสำหรับการผลิตก๊าซสังเคราะห์ที่มีสัดส่วนของก๊าซไฮโดรเจนที่ผสม

อยู่สูงที่สุด 

1.3.5 REquil ถูกใช้จำลองเครื่องปฏิกรณ์วอเตอร์แก๊สชิพต์เพื่อทำนายผลิตภัณฑ์ไฮโดรเจนที่

ได้จากปฏิกิริยา Water gas shift (CO + H2O ↔ H2 + CO2) โดยปริมาณไฮโดรเจนที่ได้ที ่เป็น

ฟังก์ชันกับอุณหภูมิและปริมาณไอน้ำที่ใช้ในกระบวนการ ดังนั้นจะต้องทำการหาสภาวะที่เหมาะสมที่

ทำให้ก๊าซสังเคราะห์ที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิส กระบวนแก๊สซิฟิเคชัน และกระบวนการปรับปรุง

คุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจน มีปริมาณไฮโดรเจนสูงที่สุด อย่างไรก็ตามก๊าซไฮโดรเจนที่ได้จาก

กระบวนการนี้ยังไม่บริสุทธิ์เพียงพอในการนำไปใช้งานเพราะยังมีก๊าซอ่ืนๆ ปนเปื้อนอยู่ ดังนั้นจะต้อง

ส่งก๊าซสังเคราะห์ผสมจากกระบวนการนี้เข้าสู่กระบวนการดูดซับแบบสลับความดัน (Pressure 

Swing Adsorption) เพ่ือให้ได้ไฮโดรเจนบริสุทธิ์ถึง 99.99 เปอร์เซ็นต์ 

1.3.6 แบบจำลองกระบวนการดูดซับแบบสลับความดัน (Pressure Swing Adsorption) จะ

ใช้อุปกรณ์แยก (Separator) ในการแยกผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจนบริสุทธิ์ 99.99 เปอร์เซ็นต์ ออกจาก

ก๊าซสังเคราะห์ผสม  

1.3.7 ก๊าซสังเคราะห์ผสมที่ถูกแยกก๊าซไฮโดรเจนออก (Offgas) จากกระบวนการดูดซับแบบ

สลับความดันจะถูกส่งต่อไปที่กระบวนการเผาไหม้ซึ่งจำลองโดยใช้แบบจำลอง RGibbs ในการทำนาย
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ค่าความร้อนที่ได้จากการเผาไหม้ หลังจากนั้นก๊าซสังเคราะห์ร้อนที่ได้จะนำไปใช้ในการแลกเปลี่ยน

ความร้อนสำหรับระบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน 

1.3.8 การจำลองกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจน (Hydrotreating 

process) จะใช้เครื่องปฏิกรณ์ประเภท RYield เพื่อทำนายค่าผลิตภัณฑ์ โดยประกอบด้วยเครื่อง

ปฏิกรณ์สำหรับรักษาเสถียรภาพของน้ำมันชีวภาพ และเครื่องปฏิกรณ์สำหรับกำจัดออกซิเจนออกจาก

น้ำมันชีวภาพ ตามลำดับ ปริมาณไฮโดรเจนบริสุทธ์ที่ใช้ในกระบวนการนี้จะได้จากกระบวนการดูดซับ

แบบสลับความดันเท่านั้น ผลิตภัณฑ์ที่ได้จะแบ่งออกเป็น 2 เฟส คือ เฟสของสารอินทรีย์ (organic 

fraction) และเฟสของสารอนินทรีย์ (Aqueous fraction) โดยสารอินทรีย์จะถูกแยกออกจากสารอนิ

นทรีย์และป้อนเข้าสู่หอกลั่นบรรยากาศเพ่ือกลั่นแยกน้ำมันเชื้อเพลิงและก๊าซ ในส่วนของสารอนินทรีย์ 

จะมีน้ำเป็นองค์ประกอบสามารถนำไปใช้เป็นตัวกลางแลกเปลี่ยนความร้อนของเครือข่ายเครื ่อง

แลกเปลี่ยนความร้อนได้ 

 

1.3 .9 หอกล ั ่นบรรยากาศ (Atmospheric distillation process)  ถ ูกจำลองโดยใช้

แบบจำลองชนิด RadFrac ซึ่งจะแยกผลิตภัณฑ์ออกเป็น 5 ประเภทตามช่วงคาร์บอนได้แก่ ก๊าซ (C1-

C4) ก๊าซโซลีน (C5-C6) แนฟทา(C6-C10) เคโรซีน ที่ (C10-C16) และดีเซล (C16-C20) โดยศึกษาหาค่า 

Reflux ratio ที่เหมาะในการดำเนินการที่ส่งผลต่อความบริสุทธิ์ของผลิตภัณฑ์ที่ได้รับ นอกจากนี้ยัง

ต้องวิเคราะห์หาจำนวนขั้น (Stage) และหาตำแหน่งของขั้นที่เหมาะสมในการนำผลิตภัณฑ์ออกจาก

หอกลั่น (Side stream product) 

1.3.10 แบบจำลองกระบวนการแลกเปลี่ยนทางความร้อน (Heat integration) ที่เหมาะสม

สำหรับการผลิตน้ำมันชีวภาพ ถ่านชีวภาพ และไฮโดรเจน จะถูกสร้างและวิเคราะห์โดยใช้โปรแกรม 

Aspen Energy Analyzer ด้วยวิธีการวิเคราะห์พินช์ ซึ่งเป็นการใช้กฎข้อที่ 1 ของเทอร์โมไดนามิกส์

เพ่ือหาการเปลี่ยนแปลงเอนทาลปี (H) ของกระแสที่ไหลผ่านเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน และใช้กฎ

ข้อที่ 2 ของเทอร์โมไดนามิกส์สำหรับพิจารณาทิศทางการถ่ายเทของพลังงานความร้อนจากกระแส

ร้อนไปกระแสเย็นเพื่อป้องกันการข้ามกันของอุณหภูมิ (Temperature cross) ในการแลกเปลี่ยน

ความร้อน สำหรับหาจำนวนเครื ่องแลกเปลี ่ยนความร ้อนที ่น ้อยที่สุดและความต้องการใช้

สาธารณูปโภคของสายร้อนและสายเย็นที่น้อยที่สุด สำหรับกระบวนการผลิตน้ำมันชีวภาพ ถ่านชาร์ 

และก๊าซไฮโดรเจน 
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1.3.8 ศึกษาความคุ้มค่าทางเศรษศาสตร์ (Economics) โดยการวิเคราะห์ดัชนีทางเศรษ

ศาสตร์ ได้แก่ ระยะเวลาคืนทุน (Payback Period: PB) มูลค่าปัจจุบันสุทธิ (Net Present Value : 

NPV)  และอัตราผลตอบแทนภายใน (Internal Rate of Return : IRR) เพื่อประเมินความคุ้มค่าใน

การลงทุนของกระบวนการผลิตน้ำมันชีวภาพ ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจน
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1.4 ประ   น ที่คา ว า ะ  ้รับ 

1.4.1 ทราบถึงปัจจัยต่างๆ ที ่ม ีผลต่อการเกิดผลิตภัณฑ์ที ่ต ้องการศึกษาของแต่ละ

กระบวนการย่อยในแบบจำลองที่สร้างขึ้นได้ 

1.4.2 ได้แบบจำลองของกระบวนการผลิตพลังงานจากชีวมวล ที่สามารถผลิตเชื้อเพลิงได้

หลากหลายชนิด ได้แก่ น้ำมันชีวภาพ ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจนได้ 

1.4.3 สามารถออกแบบระบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี ่ยนความร้อน (Heat Exchanger 

Network) โดยวิธีวิเคราะห์พินช์ (Pinch analysis) เพื่อลดใช้พลังงานและสามารถหาจำนวนเครื่อง

แลกเปลี่ยนความร้อนท่ีเหมาะสมได้ 

1.4.4 สามารถเปรียบเทียบความคุ้มทางทางเศรษฐศาสตร์ของแบบจำลองกระบวนที่ผลิต 

น้ำมันชีวภาพ ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจนได้ 

1.4.5 สามารถสร้างแบบจำลองกระบวนการที ่เป็นแบบพึ ่งพาตัวเองได้ (Sustainable 

process) 

1.4.6 ได้รูปแบบของเทคโนโลยีที่ใช้ผลิตพลังงานจากชีวมวลที่มีอยู่ในประเทศ 
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บทที่ 2 

ทฤษฎีที่ กี่ วข้   

2.1 การใ ้ประ   น  าก ีวมวล [25] 

 วัสดุเหลือทิ้งทางการเกษตรประเภทลิกโนเซลลูโลส (Lignocellulosic) เป็นวัตถุดิบที่สำคัญ

และมีศักยภาพในการนำไปใช้งานเป็นพลังงานดแทนได้ในอนาคต แม้ว่าปัจจุบันจะมีการใช้วิธีการย่อย

สลายทางเคมีและเอนไซม์เพื่อผลิตเอทานอลและสารเคมี แต่ก็ยังมีวิธีการทางเลือกที่มีแนวโน้มจะ

ได้รับความนิยมเพ่ิมข้ึนซึ่งก็คือกระบวนการสลายตัวทางความร้อน (Thermal conversion) ได้แก่ ไพ

โรไลซิสและแก๊สซิฟิเคชัน องค์ประกอบที่สำคัญชองวัสดุประเภทลิกโนเซลลูโลสได้แก่ ลิกนิน (Lignin) 

เซลลูโลส (Cellulose) และเฮมิเซลลูโลส (Hemicellulose) ซึ่งเมื่อวัสดุประเภทนี้เมื่อใช้กระบวนการ

สลายตัวทางความร้อนจะได้สารเคมีที่สำคัญออกมาและสามารถนำไปปรับปรุงเพื่อผลิตเป็นพลังงาน

เชื้อเพลิงทดแทนและสารเคมีได้ 

 
 

รูปที่ 2.1 การสลายตัวทางความร้อนของวัสดุประเภทลิกโนเซลลูโลส 

2.2 กระบวนการ   ร ล ิส [26] 

 กระบวนการไพโรไลซิสเป็นการเปลี่ยนแปลงทางความร้อน ปัจจุบันนำมาใช้เปลี่ยนชีวมวล 

พลาสติกและยางให้ได้พลังงานทดแทนชีวภาพได้แก่ น้ำมันชีวภาพ (Bio-oil) ถ่านชีวภาพ (Bio-Char) 
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และก๊าซที่ไม่กลั่นตัว (Non-condensable gas) อุณหภูมิที่ใช้ในกระบวนการอยู่ในช่วง 500-800 อง

ซาเซลเซียสในสภาวะไร้ออกซิเจนเพ่ือป้องกันการเผาไหม้ สัดส่วนของผลิตภัณฑ์ที่ได้จากกระบวนการ

ไพโรไลซิสขึ้นมีปัจจัยหลายประการที่เกี่ยวข้องได้แก่ ความชื้นของวัตถุดิบ ขนาดของวัตถุดิบ สภาวะ

ในการดำเนินกระบวนการของเครื ่องปฏิกรณ์และประเภทของเครื ่องปฏิกรณ์ เป็นต้น โดย

กระบวนการไพโรไลซิสแบ่งออกได้ 2 ประเภทคือไพโรไล-ซิสแบบช้า (slow pyrolysis) และไพโรไล

ซิสแบบเร็ว (fast pyrolysis) 

 

2.2.1 กระบวนการ   ร ล ิสแบบ ้า (Slow pyrolysis) 

กระบวนการไพโรไลซิสแบบช้า เป็นกระบวนการที่มีการทำปฏิกิริยาในอุณหภูมิระหว่าง 400-

600 องศาเซลเซียส มีอัตราการให้ความร้อนไม่เกิน 10 องศาเซลเซียสต่อนาที ผลิตภัณฑ์ที่ได้จากไพ

โรไลซิสแบบช้ามีสัดส่วนเป็นของเหลวและถ่านในช่วง 30-50 และถ่าน 25-35 เปอร์เซ็นต์ตามลำดับ 

กระบวนการไพโรไลซิสแบบช้ายังสามารถแบ่งออกเป็น 2 กระบวนการย่อยคือ 

1) คาร์บอนไนเซชันไพโรไลซิส (Carbonization pyrolysis) 

 เป็นกระบวนการที่ให้ความร้อนในระยะเวลานานประมาณหนึ่งวันได้ผลิตภัณฑ์หลักเป็นถ่าน

สำหรับใช้เป็นเชื ้อเพลิงในการทำอาหาร ส่วนผลิตภัณฑ์ในสถานะก๊าซจะถูกปลดปล่อยออกสู่

บรรยากาศ 

2) ไพโรไลซิสแบบดั้งเดิม (Conventional pyrolysis)  

เป็นกระบวนการที่ใช้เวลาให้ความร้อนประมาณ 15-30 นาที ได้ผลิตภัณฑ์ครบทั้งสามสถานะ 

คือ ถ่าน น้ำมัน และก๊าซไม่กลั่นตัว เนื่องจากกระบวนการไพโรไลซิสแบบช้าได้ผลิตภัณฑ์ในส่วนของ

น้ำมันในปริมาณน้อย ดังนั้นน้ำมันส่วนใหญ่จึงถูกใช้เป็นเชื้อเพลิงในกระบวนการเผาไหม้ อย่างไรก็

ตามเราสามารถแยกสารเคมีบางชนิดออกจากส่วนมีขั้ว หรือส่วนที่ละลายน้ำของน้ำมันได้ โดยสารเคมี

ที่สามารถสกัดได้จากน้ำมันในส่วนนี้ ได้แก่ อะซิโตน คีโตน เมทานอล กรดฟอร์มิก และกรดอะซิติก 

เป็นต้น 
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รูปที่ 2.2 ภาพแสดงกระบวนการไพโรไลซิสแบบช้าสามารถเปลี่ยนเป็นถ่านชีวภาพและสารอ่ืนๆ [27] 

 

2.2.2 กระบวนการ   ร ล ิสแบบ ร็ว (Fast pyrolysis) 

กระบวนการไพโรไลซิสแบบเร็วดำเนินการที่อุณหภูมิในช่วง 400 - 650 องศาเซลเซียส มี

อัตราการให้ความร้อนมากกว่า 1,000 องศาเซลเซียสต่อวินาที และใช้เวลาของไอที่อยู่ในเครื่อง

ปฏิกรณ์น้อยกว่า 2 วินาที สัดส่วนของผลิตภัณฑ์ที่ได้รับคือ 60-75 เปอร์เซ็นต์เป็นน้ำมันชีวภาพ 15-

25 เปอร์เซ็นต์เป็นของแข็ง ได้แก่ ถ่านชีวภาพและ10-30 เปอร์เซ็นต์เป็นก๊าซท่ีไม่กลั่นตัว กระบวนการ

ไพโรไรซิสแบบเร็วสามารถให้น้ำมันชีวภาพได้ปริมาณมาก โดยในองค์ประกอบของน้ำมันประกอบด้วย

สารประกอบอินทรีย์หลายชนิด ดังนั้นสามารถนำน้ำมันชีวภาพที่ได้จากกระบวนไปการไปใช้ประโยชน์

ได้หลากหลาย ประเภทของสารอินทรีย์ที่พบได้ในน้ำมันชีวภาพแสดงดังตารางที่ 2.1 

 

ตารางที่ 2.1 แสดงประเภทของของสารอินทรีย์ที่พบได้ในน้ำมันชีวภาพ 
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รูปที่ 2.3 ภาพแสดงกระบวนการไพโรไลซิสแบบเร็ว [28] 

 

ขั้นตอนทำการไพโรไลซิสแบบเร็วเริ่มจากชีวมวลถูกให้ความร้อน (Drying) เพ่ือลดความชื้นลง 

และถูกทำให้มีขนาดเล็กลงเพื่อให้เกิดปฏิกิริยาดีขึ้นด้วยกระบวนการบด (Grinding) จากนั้นเข้าสู่

กระบวนการไพโรไล-ซิส หลังจากที่เกิดปฏิกิริยาภายในกระบวนการไพโรไลซิสแล้ว ก๊าซไพโรไลซิส

จะต้องนำไปผ่านกระบวนการกำจัดถ่านและเถ้า (Char removal)  เพ่ือแยกของแข็งได้แก่ถ่านชีวภาพ

ออกจากก๊าซไพโรไลซิส จากนั้นก๊าซไพโรไลซิสจะเข้าสู่กระบวนการหน่วยควบแน่นและเก็บผลิตภัณฑ์

น้ำมัน (Product collection) ขั้นตอนของกระบวนการไพโรไลซิสแบบเร็วแสดงดังรูปที่ 2.3 

 

2.2.3  ลิต ั   และการนำ ปใ ้ประ   น  [29] 

ผลิตภัณฑ์ที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิสสามารถนำไปใช้งานได้หลายหลายแสดงดังรูปที่ 

2.4 ซึ่งประกอบด้วย 

1) ก๊าซที่ไม่กลั่นตัว สามารถนำไปเข้าสู่กระบวนการเผาไหม้เพื่อสร้างความร้อนและนำกลับมาใช้ใน

กระบวนการไพโรไลซิส หรือนำไปผลิตไฟฟ้าได้ 
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2) น้ำมันชีวภาพ สามรถนำไปใช้งานได้หลากหลายได้แก่ ผ่านกระบวนการแยกจะได้สารเคมีต่าง ๆ  

ผ่านกระบวนการปรับปรุงเพื่อให้ได้น้ำมันเชื้อเพลิง ใช้เป็นเชื้อเพลิ งในเครื่องยนต์และหม้อต้มไอน้ำ 

และเผาไหม้เพ่ือให้ความร้อน 

3) ถ่านชีวภาพ ใช้เป็นตัวเร่งปฏิกิริยา ปรับปรุงดิน เป็นตัวดูดซับสำหรับการลดสารปนเปื้อนในดินและ

น้ำ เป็นตัวดูดซับก๊าซ ใช้ในระบบเซลล์เชื้อเพลิง ใช้ในตัวเก็บประจุยิ่งยวด (Supercapacitor) และ

เป็นวัตถุดิบในการทำถ่านกัมมันต์ (Activated carbon) [8]  

 

 
 

รูปที่ 2.4 ภาพแสดงการใช้ประโยชน์ของผลิตภัณฑ์ที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิสแบบเร็ว 

 

2.2.4 ปัญหาข  น ำมัน ีว า ที่  ้ ากกระบวนการ   ร ล ิส [30] 

น้ำมันชีวภาพที่ได้จากชีวมวลจะแตกต่างกับน้ำมันเชื้อเพลิงที่จากปิโตรเลียมตรงตรงที่น้ำมัน

ชีวภาพมีองค์ประกอบสารที่มีออกซิเจน (Oxygenate) ในปริมาณมาก ส่งผลดังนี้ 

• เกิดความไม่เสถียรสามารถเกิดปฏิกิริยาออกซิเดชันกับอากาศทำให้น้ำมันเสื่อมสภาพได้ง่าย 

• มีฤทธิ์เป็นกรดทำให้เกิดการกัดกร่อนในระบบ ยากในการเก็บรักษาและการขนส่ง 

• เมื่อนำไปเผาไหม้ในเครื่องยนต์จะให้พลังงานที่น้อยกว่าการเผาไหม้จากน้ำมันเชื้อเพลิงจาก

ปิโตรเลียม  
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• สารประกอบออกซิเจนเป็นธาตุที่ว่องไวต่อการเกิดปฏิกิริยามาก จึงมีโอกาสที่น้ำมันชีวภาพที่

ได้เกิดสันดาปไม่หมด และส่งผลให้เกิดการทำปฏิกิริยาต่อตัวกันเอง (Self-polymerization) 

ก่อตัวเป็นยางเหนียวซึ่งมีโอกาสทำอันตรายกับเครื่องยนต์ได้  

จากปัญหาดังกล่าวทำให้ต้องมีกระบวนการในปรับปรุงคุณสมบัติของน้ำมันชีวภาพที่ได้จาก

กระบวนการไพโรไลซิสแบบเร็วก่อนนำไปใช้งาน 

 

2.2.5 กระบวนการปรับปร  ค   า น ำมัน ีว า ที่  ้ ากกระบวนการ   ร ล ิส [31] 

จากปัญหาของน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิสแบบเร็วมีวิธีการปรับ

ปรับปรุงคุณภาพน้ำมันหลายวิธีดังนี้ 

1) กระบวนการไฮโดรดีออกซีจีเนชัน (Hydrodeoxygenation)  

เป็นการใช้คะตาลิสต์โลหะประเภท โคบอลต์-โมลิบดินัม (Co–Mo) นิเกิล-โมลิบดินัม (Ni–

Mo) และพวกออกไซด์ของโละหะใส่ลงในอลูมินา ในสภาะวะก๊าซไฮโดรเจนหรือก๊าซคาร์บอนอมอ

นอกไซต์ ผลที่ได้คือออกซิเจนจะถูกกำจัดออกไปอยู่ในรูปของน้ำและคาร์บอนไดออกไซด์ ส่งผลให้

น้ำมันชีวภาพที่ได้มีคุณสมบัติความหนาแน่นของพลังงาน (Energy density) สูงขึ้นตัวอย่างกลไกของ

การเกิดปฏิกิริยาไฮโดรดีออกซีจิเนชันดังสมการด้านล่าง [32] 

 

ปฏิกิริยาสำหรับสารออกซิจิเนสตัวเบา 

CXHYOZ + H2O →  CO2 + H2 + Alkanes                                                      (2.1) 

CXHYOZ + H2  →  Alkanes + H2O                                                               (2.2) 

 

ปฏิกิริยาสำหรับอะโรมาติก 

CXHYOZ + H2  →  Benzenes + H2O → Cyclohexanes                                 (2.3)                                 
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รูปที่ 2.5 ภาพแสดงกลไกลการเกิดกระบวนการ Hydrodeoxygenation โดยใช้ Pt เป็นตัวเร่ง

ปฏิกิริยา [33] 

 

2) กระบวนการแตกสลายก๊าซไพโรไลซิสด้วยตัวเร่งปฏิกิริยา (Catalytic cracking of pyrolysis 

vapours) 

ออกซิเจนที่อยู่ในน้ำมันชีวภาพจะถูกตัวเร่งปฏิกิริยาได้แก่ ซิงค์ออกไซด์ (ZnO) สลายตัวเป็น

สารไฮโดรคาร์บอนในสภาวะก๊าซ โดยการกำจัดออกซิเจนให้อยู่ในรูปของน้ำและคาร์บอนไดออกไซด์ 

นอกจากนี้ตัวเร่งปฏิกิริยายังช่วยให้น้ำมันชีวภาพที่ได้มีความเสถียรขึ้นด้วย  

3) กระบวนการอิมัลซิฟิเคชัน (Emulsification) 

เป็นวิธีที่ง่ายที่สุดในการใช้น้ำมันชีวภาพเป็นน้ำมันเชื้อเพลิงคือการนำน้ำมันชีวภาพที่ได้ไป

ผสมกับน้ำมันดีเซลโดยตรง ถึงแม้ว่าน้ำมันชีวภาพจะไม่ผสมกับไฮโดรคาร์บอนแต่สารมารถทำให้เป็น

อิมัลชันได้โดยการเติมสารลดแรงตึงผิว กระบวนอิมัลซิฟิเคชันใช้สารเคมีไม่มากแต่มีราคาสูงและใช้

พลังงานปริมาณมากและอาจก่อให้เกิดการกัดกร่อนในเครื่องยนต์มีเมื่อมีใช้น้ำมันชีวภาพที่ได้จาก

กระบวนการปรับปรุงนี้ 

4) กระบวนการเปลี่ยนแปลงโครงสร้างโมเลกุลด้วยไอน้ำ (Steam Reforming)  

กระบวนการนี้จะเป็นการผลิตไฮโดรเจนจากการทำการเปลี่ยนแปลงโครงสร้างของน้ำมัน

ชีวภาพด้วยไอน้ำ ดำเนินการโดยใช้เครื ่องปฏิกรณ์แบบเบดนิ่ง (fixed-bed) ไม่สามารถที่จะใช้ 
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กระบวนการสำหรับการทำรีฟอร์มมิงของก๊าซธรรมชาติหรือแนฟทาได้เนื่องจากน้ำมันชีวภาพจะมีการ

สลายตัวขององค์ประกอบที่ได้จากลิกนินไปเคลือบบนผิวตัวเร่งปฎิกิริยาทำให้ประสิทธิภาพต่ำลง 

5) กระบวนการแตกสลายด้วยไฮโดรเจน (Hydrotrating) [32]  

กระบวนการดำเนินการในสภาวะที่รุนแรงอุณหภูมิสูงประมาณ 500-600 องศาเซลเซียส

ร่วมกับตัวเร่งปฏิกิริยา ทำให้โมเลกุลของน้ำมันเกิดการแตกออกตัว สารประกอบที่เป็นอะโรมาติกก็ถูก

ทำให้อิ่มตัวด้วยไฮโดรเจน ในกระบวนการนี้จะมีการกำจัดสารประเภทซัลดฟอร์ลไนโตรเจนออกมา 

 

2.3 กระบวนการแก ส ิ   ค ัน [34] 

กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันเป็นกระบวนการเปลี่ยนชีวมวล (Biomass) ถ่านหิน (Coal) ให้

กลายเป็นก๊าซเชื้อเพลิงสังเคราะห์ (Synthesis gas)  

ปฏิกิริยาเคมีทางทฤษฎีพบว่าต้องการใช้ออกซิน้อยมากในการทำปฏิกิริยาเพราะในชีวมวลมี

องค์ป ระกอบที่เป็นออกซิเจนอยู่ ดังสมการที่ 4 เนื่องจากผลิตภัณฑ์ที่ได้คือก๊าซคาร์บอนมอนอกซ์และ

ไฮโดรเจน ซึ่งก๊าซทั้งสองมีพลังงานสูงกว่าชีวมวลที่ใช้ในการทำปฏิกิริยาจำเป็นต้องใช้พลังงานจาก

ภายนอกและป้อนก๊าซออกซิเจนมากเกินพอดี (excess oxygen) แสดงดังสมการที่ (2.5) 

 

CH1.4O6 + 0.2O2  →  CO + 0.7H2                                                                (2.4) 

CH1.4O6 + 0.4O2  →  0.7CO + 0.6H2 + 0.3CO2 + 0.1H2O                             (2.5)                                     

 

 นอกจากผลิตก๊าซสังเคราะห์ที่เกิดข้ึนจากสมการที่ (2.5) แล้วยังมีก๊าซมีเทน (CH4) ผสมอยู่

ด้วยปริมาณน้อย โดยคุณสมบัติของก๊าซสังเคราะห์ที่ใช้อากาศเป็นตัวทำปฏิกิริยาแสดงดังตารางที่ 2.2 
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ตารางที่ 2.2 แสดงคุณสมบัติของก๊าซสังเคราะห์ที่ใช้อากาศเป็นตัวทำปฏิกิริยา 

 

 
 

2.3.1 ตัวทำปฏิกิริ าแก ส ิ   ค ัน 

ตัวทำปฏิกิริยาแก๊สซิฟิเคชัน คือ สารหลักที่ทำปฏิกิริยากับคาร์บอนในรูปของแข็งและ

ไฮโดรคาร ์บอน โมเลกุลใหญ่ ให ้ได ้ผลิตภัณฑ์ ก ๊าซสังเคราะห์ท ี ่ม ีโมเลกุล เล ็กได้ เช ่น ก ๊าซ

คาร์บอนมอนอกไซด์ ก๊าซมีเทน และก๊าซไฮโดรเจน เป็นต้น โดยตัวทำปฏิกิริยาหลักในกระบวนการ

แก๊สซิฟิเคชันได้แก่  

1) ก๊าซออกซิเจน  

2) อากาศ  

3) ไอน้ำ 

4) พลาสมา  

ก๊าซออกซิเจนเป็นตัวทำปฏิกิริยาที่นิยมใช้มากที่สุด สามารถป้อนเข้าสู่เตาแก๊สซิไฟเออร์แบบ

เดี่ยวหรือป้อนร่วมกับอากาศหรือไอน้ำ ค่าความร้อนของก๊าซเชื้อเพลิงสังเคราะห์ที่ได้จะขึ้นอยู่กับชนิด

และปริมาณของตัวทำปฏิกิริยาที่ใช้ในกระบวนการ โดยค่าความร้อนของก๊าซสังเคราะห์ที่ได้ตามตัวทำ

ปฏิกิริยาต่าง ๆแสดงดังตาราง 2.3 
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ตารางที่ 2.3 ค่าความร้อนของก๊าซผลิตภัณฑ์ตามตัวทำปฏิกิริยาชนิดต่าง ๆ 
 

 
 

2.3.2 ส วนประก บข  กระบวนการแก ส ิ   ค ัน 

ในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันจะประกอบด้วยกระบวนการหลักดังต่อไปนี้ คือ 

1) กระบวนการไล่ความชื้นและเพ่ิมอุณหภูมิ (Drying and Preheat) 

2) กระบวนการไพโรไลซิส (Pyrolysis) 

3) กระบวนการเผาไหม้ (Combustion or Oxidation) 

4) กระบวนการรีดักชั่น (Reduction) 

โดยทั้ง 4 กระบวนการเกิดขึ้นต่อเนื่องกันบางกระบวนการอาจมีการซ้อนทับกันเกิดขึ้น

เนื่องจากจากในเตาแก๊สซิไฟเออร์ไม่ได้มีการแยกชั้นกันอย่างชัดเจน ดังรูปที่ 2.6 

 

 
 

รูปที่ 2.6 แสดงโซนการเกิดปฏิกิริยาในเตาแก๊สซิไฟเออร์ [35] 
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2.3.2.1 กระบวนการ ล ความ   นและ  ิ่ม   ห  มิ (Drying and Preheat) 

ชีวมวลสดมีน้ำเป็นองค์ประกอบประมาณ 30-60 เปอร์เซ็นต์ดังนั้นหากนำชีวมวลสดป้อนเข้า

สู่ระบบเลยจะทำให้ต้องใช้พลังงานมากและผลิตภัณฑ์ก๊าซสังเคราะห์ที่ได้จะมีคุณภาพและค่าความ

ร้อนต่ำ ดังนั้นขั้นตอนนี้จึงเป็นการระเหยน้ำออกจากชีวมวลให้เหลือเพียง 10-20 เปอร์เซ็นต์ การเพ่ิม

ของอุณหภูทำให้น้ำระเหยออกจากชีวมวลสดแสดงดังสมการที่ (2.6) 

 

ชีวมวล + ความร้อน  →  ชวีมวลแห้ง + น้ำ                                                  (2.6) 

 

2.3.2.2 กระบวนการ   ร ล ิส (Pyrolysis) 

อุณหภูมิในโซนนี ้จะอยู ่ในช่วง 200-500 องศาเซลเซียส ความร้อนจะทำให้โมเลกุล

ไฮโดรคาร์บอนขนาดใหญ่ของชีวมวลแยกออกเป็นโมเลกุลที่มีนาดเล็กลง โดยในโซนนี้จะไม่เกิดการทำ

ปฏิกิริยากับอากาศหรือตัวทำปฏิกิริยาใด ๆ โดยของแข็งที่เหลืออยู่จะอยู่ในรูปของถ่าน มีสารอินทรีย์ที่

เป็นของเหลวเกิดข้ึน เช่นน้ำมันดิน และก๊าซต่าง ๆ ปฏิกิริยายาแสดงดังสมการที่ (2.7) 

 

 ชีวมวล + ความร้อน → ถ่าน +  𝐶𝑂 + 𝐶𝑂2 + 𝐻2𝑂 + 𝐶𝐻4 + 𝐶2𝐻6 +

                                               𝑃𝑦𝑟𝑜𝑙𝑖𝑔𝑛𝑒𝑜𝑢𝑠 + น้ำมันดิน                                                          (2.7) 

 

2.3.2.3 กระบวนการ  า หม้ (Combustion or Oxidation) [36]  

โซนการเผาไหม้หรือโซนออกซิเดชั่น (Oxidation zone) อากาศจะถูก ส่งผ่านเข้ามาใน

บริเวณนี้และสัมผัสกับเชื้อเพลิง ทำให้เกิดปฏิกิริยาเคมีระหว่างก๊าซออกซิเจนในอากาศกับคาร์บอน

มอนออกไซด์ และไฮโดรเจนในเชื้อเพลิงทำให้เกิดก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์และน้ำเกิดขึ้นดังสมการที่ 

(2.8) - (2.9) 

 2CO + H2  →  2CO2                                                                          (2.8) 

 2H2 + O2  →  2H2O                                                                          (2.9) 
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2.3.2.4 กระบวนการรี ัก ั่น (Reduction) 

กระบวนการรีดักชั่นเป็นขั้นตอนสุดท้ายของการผลิตก๊าซเชื้อเพลิงชีวมวล ดำเนินการที่

อุณหภูมิระหว่าง 600 – 700 องศาเซลเซียส และได้ผลิตภัณฑ์ก๊าซเชื ้อเพลิงสังเคราะห์ได้แก่ 

คาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) ไฮโดรเจน (H2) และ มีเทน (CH4) ดังสมการที่ (2.10) - (2.14) 

 C + CO2  →  2CO                                                                             (2.10) 

 C + H2O →  CO + H2                                                                     (2.11) 

 C + 2H2O →  CO2 + 2H2                                                                (2.12) 

CO + H2O →  CO2 + H2                                                                 (2.13) 

 C + 2H2  →  CH4                                                                             (2.14) 

 

2.3.2.5  นิ ข   ตาแก ส ิ     ร  

เตาแก๊สซิไฟเออร์นั้นโดยทั่วไปสามารถจำแนกออกโดยใช้ลักษณะการสัมผัสกันของเชื้อเพลิง

กับตัวทำปฏิกิริยา แบ่งออกเป็น 3 ประเภทหลัก ๆ คือ  

1) แบบ Fixed bed และ moving bed 

2) แบบ Fluidized bed  

3) แบบ Entrained bed 

การเปรียบเทียบระบบแก๊สซิฟิเคชันเชิงพาณิชย์แต่ละประเภทแสดงดังตารางที่ 2.4 

 

ตารางที่ 2.4 การเปรียบเทียบระบบแก๊สซิฟิเคชันเชิงพาณิชย์แต่ละประเภท 
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จากตารางที่ 2.4 พบว่าเตาแก๊สซิไฟเออร์แต่ละแบบจะมีความแตกต่างทั้งเชื้อเพลิงที่ใช้ และ

ข้อจำกัดของเตาแต่ละแบบ  

 

2.3.2.6  ารามิ ต ร และการคำนว ที่ กี่ วข้   

 พารามิเตอร์ที่สำคัญสำหรับการออกแบบและวิเคราะห์ระบบการผลิตก๊าซชีวมวลมีหลาย

หลายค่า ได้แก่ อัตราการไหลของอากาศ อัตราการใช้เชื้อเพลิง ค่าความร้อนของเชื้อเพลิง ค่าความ

ร้อนของก๊าซชีวมวล เป็นต้น ซึ่งค่าดังกล่าวจะถูกนำไปคำนวณเพื่อหาประสิทธิภาพของกระบวนการ

แก๊สซิฟิเคชันได้ โดยค่าพารามิเตอร์ที่สำคัญได้แก่ 

1) อัตราส่วนสมมูล (Equivalence ratio, ER )  

อัตราส่วนสมมูล คือ อัตราส่วนระหว่างน้ำหนักของอากาศต่อน้ำหนักเชื้อเพลิงแห้งจริง เทียบ

กับ อัตราส่วนผสมของน้ำหนักของอากาศต่อน้ำหนักของเชื้อเพลิงแห้งตามทฤษฎี ในการวิเคราะห์

ระบบผลิตก๊าซชีวมวลสามารถคำนวณได้จากสูตรการคำนวณ ดังสมการที่ (14) 

 

𝐸𝑞𝑢𝑖𝑣𝑎𝑙𝑒𝑛𝑐𝑒 𝑟𝑎𝑡𝑖𝑜  =
(𝐹𝑙𝑜𝑤 𝑟𝑎𝑡𝑒 𝑜𝑓 𝑎𝑖𝑟 𝑠𝑢𝑝𝑝𝑙𝑦) 𝑥 (𝐷𝑢𝑟𝑎𝑡𝑖𝑜𝑛 𝑜𝑓 𝑡ℎ𝑒 𝑟𝑢𝑛)

𝑀𝑎𝑠𝑠 𝑖𝑛 𝑝𝑢𝑡 𝑜𝑓 𝑤𝑜𝑜𝑑)𝑥(
𝐴

𝐹
𝑓𝑜𝑟 =1)

              (2.15) 

 

อัตราส่วนของอากาศต่อเชื้อเพลิง (A/F) สำหรับ  =1 คือ 5.22 mair
3 /kg ของชีวมวลแห้ง  

อัตราส่วนสมมูล สำหรับการผลิตก๊าซชีวมวลอยู่ในช่วง 0.268-0.43 ซึ่งในทางทฤษฎีแล้วอยู่

ในช่วง 0.19 – 0.43 

กรณี ER = 0 เป็นการสลายตัวด้วยความร้อนโดยไม่ใช้อากาศหรือปฏิกิริยาไพโรไลซิส 

กรณี ER = 1 แสดงถึงการเผาไหม้ที่สมบูรณ์ 100% พอดีตามทฤษฎี 

2) ประสิทธิภาพเชิงความร้อน (Thermal efficiency) 

ประสิทธิภาพเชิงความร้อน คือ ปริมาณพลังงานความร้อนของก๊าซชีวมวลที่ได้ต่อพลังงาน

ของ เชื้อเพลิงที่ใช้ สามารถคำนวณได้จากสูตรการคำนวณ ดังสมการที ่(2.16) 


𝑚

=
𝐻𝑔𝑥𝑄𝑔

𝐻𝑆𝑥𝑄𝑠
 𝑥 100                                                                                                    (2.16) 
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โดย  m  = ประสิทธิภาพของระบบผลิตก๊าซชีวมวล (%)  

Hg    = ค่าความร้อนของก๊าซชีวมวล (kJ/Nm3 )  

Qg    = อัตราการไหลของก๊าซชีวมวล (m3 /s)  

HS    = ค่าความร้อนต่ าของเชื้อเพลิงชีวมวล (kJ/kg)  

MS   = อัตราการใช้เชื้อเพลิง (kg/s) 

 3) ค่าความร้อนของชีวมวล  

สามารถคำนวณได้จากสูตรการคำนวณ ดังสมการที ่(2.17) 

 

Q =  −8,419.7 + 479.3C + 667.6H + 58.8O − 1,207.7S            (2.17) 

 

โดย Q เป็นค่าความร้อนสูงสุดต่อ 1 กิโลกรัม (MJ/kg) ของชีวมวลแห้ง และ C, H, O และ S 

คือค่า ตัวเลขเป็นค่าร้อยละโดยน้ำหนักของคาร์บอน ไฮโดรเจน ออกซิเจน และซัลเฟอร์ ตามลำดับ 

 4) ประสิทธิภาพของระบบแก๊สซิฟิเคชัน 

ค่าประสิทธิภาพของระบบแก๊สซิฟิเคชันนั้นคือ ค่าพลังงานจากก๊าซชีวมวลที่ระบบสามารถ

ผลิตได้ต่อพลังงานจากเชื้อเพลิงชีวมวลที่ใส่ให้แก่ระบบ ซึ่งมีความสัมพันธ์เต็มรูปดังสมการที่ (2.18) 

 

η𝑡ℎ =
(𝐻𝑔𝑥𝑄𝑔)+(𝑄𝑔𝑥𝜌𝑔𝑥𝐶𝑝𝑥∆𝑇)

𝐻𝑥𝑥𝑀𝑠
 𝑥 100%                                           (2.18) 

 

โดยที่  th คือ ประสิทธิภาพของระบบผลิตก๊าซเชื้อเพลิงชีวมวล (%) (เชิงความร้อน) 

 Hg คือ ค่าความร้อนของก๊าซเชื้อเพลิงชีวมวลที่ออกจากระบบ (kJ/Nm3 )  

Qg คือ อัตราการไหลเชิงปริมาตรของก๊าซเชื้อเพลิงชีวมวลที่ออกจากระบบ (Nm3 

/hr.)  

g คือ ค่าความหนาแน่นของก๊าซเชื้อเพลิงชีวมวล (kg/m3 )  

Cp คือ ค่าความร้อนจ าเพาะของก๊าซเชื้อเพลิงชีวมวล (kJ/kg.K)  

∆T คือ ค่าความร้อนแตกต่างระหว่างก๊าซเชื้อเพลิงชีวมวล กับอากาศที่เข้าเตา (K) Hs คือ ค่า

ความร้อนของเชื้อเพลิงชีวมวลที่ใส่เป็นเชื้อเพลิงของระบบ (kJ/kg)  
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Ms คือ อัตราการสิ้นเปลืองเชื้อเพลิงชีวมวลของระบบ (kg/s) 

2.4 หลักการ   น านข  การวิ คราะห  ิน   [37] 

 

การวิเคราะห์พินช์เป็นวิธีการที่ใช้สำหรับการวิเคราะห์การแลกเปลี่ยนความร้อนของเครื่อง

แลกเปลี่ยนความร้อนอย่างเป็นระบบ โดยใช้กฎข้อที่ 1 ของเทอร์โมไดนามิกส์เพ่ือหาการเปลี่ยนแปลง

เอนทาลปี (H) ของกระแสที่ไหลผ่านเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน และใช้กฎข้อที่ 2 ของเทอร์โม

ไดนามิกส์สำหรับพิจารณาทิศทางการของพลังงานความร้อนจากกระแสน้ำร้อนไปกระแสน้ำเย็นเพ่ือ

ป้องกันการข้ามกันของอุณหภูมิ (Temperature cross) โดยกระแสน้ำร้อนไม่สามารถเย็นกว่า

กระแสน้ำเย็นได้ ในทางเดียวกันกระแสน้ำเย็นไม่สามารถร้อนกว่ากระแสน้ำร้อนได้ แต่ในทางปฏิบัติ

กระแสร้อนสามารถทำให้เย็นลงเท่ากับอุณหภูมิเข้าใกล้(Temperature approach) ของเครื ่อง

แลกเปลี่ยนความร้อนได้ ซึ่งเป็นค่าผลต่างของอุณหภูมิที่น้อยที่สุดที่ยอมรับได้(Tmin) ที่กระแสร้อน

สามารถทำให้เย็นลงเข้าใกล้กับอุณหภูมิกระแสเย็นในโปรไฟล์กระแสที่ผ่านเครื่องแลกเปลี่ยนความ

ร้อน โดย ระดับของอุณหภูมิในกระบวนการที่ถูกอ้างถึง คือ จุดพินช์ (Pinch point) หรือ สภาวะพินช์ 

(Pinch condition) ซึ่งหมายถึงแรงขับเคลื่อนที่ยอมรับได้ของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน 

2.4.1 การระบ กระแสข  สา แลก ปลี่ นความร้ น 

กระแสสาธาร  ป  ค ค   กระแสจากภายนอกที่ถูกนำมาใช้ภายในกระบวนการเพื่อให้ได้อุณหภูมิ
เป้าหมายที่ต้องการ โดยกระแสสาธารณูปโภคแบ่งออกได้เป็น 2 ประเภทคือ 

กระแสสาธารณูปโภคร้อน  ได้แก่ ไอน้ำความดันสูง (High pressure steam) ไอน้ำความดัน
ปานกลาง (Medium pressure steam) ไอน้ำความดันต่ำ (Low pressure steam) และ น้ำร้อน 
(Hot water) เป็นต้น  

กระแสสาธารณูปโภคเย็น ได้แก่ น้ำหล่อเย็น (Coolant) น้ำเย็น (Cooling water) และสาร
ทำความเย็น (Refrigerant) เป็นต้น 

โดยหากกระบวนการมีการนำกระแสสาธารณูปโภคมาใช้ปริมาณมาก ก็จะทำให้มีค่าใช้จ่าย
สำหรับการแลกเปลี่ยนความร้อนของกระแสภายในกระบวนการเพิ่มขึ้น ดังนั้นการออกแบบระบบ
เครือข่ายของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนจะต้องคำนึงถึงปริมาณของกระแสสาธารณูปโภคให้มีความ
เหมาะสมกับการดำเนินการ 
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2.4.2 ข้ ม ลความร้ นข  กระแสที่ใ ้ในการ  กแบบ คร  ข า ข  ระบบแลก ปลี่ นความร้ น 

สำหรับข้อมูลของกระแสร้อน กระแสเย็น และกระแสสาธารณูปโภคที่ถูกนำมาใช้ในการ
ออกแบบเครือข่ายของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน จะได้จากการทำสมดุลมวลสารและพลังงาน 
(Mass and energy balance) ของกระบวนการที่ถูกสร้างด้วยแบบจำลองด้วยโปรแกรมแอสเพน 
พลัง โดยมีปัจจัยที่เก่ียวข้องสำหรับการออกแบบดังนี้ 

   ห  มิ ริ่มต้น (Supply temperature, TS) คือ อุณหภูมิเริ่มต้นของกระแสก่อนที่จะถูก
เพ่ิมหรือลดอุณหภูมิ 

   ห  มิ ป้าหมา  (Target temperature, TT) คือ อุณหภูมิของกระแสที่ต้องการหลังจาก
แลกเปลี่ยนพลังงานจากเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน 

 ัตราการ หลความ  ความร้ น (Heat capacity flow rate, CP) คือ ท ิ ศ ท า ง ข อ ง ก า ร
แลกเปลี่ยนความร้อนโดยคำนวณได้จากสมการ (2.19) 

 
CP =  m • x Cp                                                                                           (2.19) 

 
โดยที่ CP คือ อัตราการไหลประจุความร้อน (kJ/h-°C) 

m• คือ อัตราการไหลโดยมวลของกระแสที่ต้องการแลกเปลี่ยนความร้อน (kg/h) 
Cp คือ ค่าความจุความร้อนของสารในกระแส (kJ/kg-°C) 

สำหรับข้อมูลความร้อนของกระแสที่ใช้ในการออกแบบเครือข่ายของระบบ 

2.4.3  ส้น ค้ ค ม  สิท (Composite Curve) 

เส้นโค้งคอมโพสิทเป็นกราฟแสดงความสัมพันธ์ระหว่างเอนทาลปีกับอุณหภูมิ โดยจะ

ประกอบด้วยเส้นโค้งคอมโพสิทร้อน (Hot Composite Curve) และ เส้นโค้งคอมโพสิทเย็น (Cold 

Composite Curve) โดยจะแสดงอยู่ในกราฟเดียวกัน แสดงดังรูปที่ 2.7 
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รูปที่ 2.7 เส้นโค้งคอมโพสิทสำหรับการวิเคราะห์พินซ์ [38] 

การแลกเปลี่ยนความร้อนจะมีทิศทางจากเส้นโค้งคอมโพสิทร้อนไปยังเส้นโค้งคอมโพสิทเย็น 

ดังนั้นจากรูปที่ 2.7 จะเห็นได้ว่าเส้นโค้งคอมโพสิทร้อนจะอยู่ด้านบน จุดที่มีการแลกเปลี่ยนความร้อน

ที่ใกล้กันมากที่สุดเรียกว่าจุดพินซ์ “Pinch point” โดยจะมีช่วงผลต่างของอุณหภูมิที ่น้อยที ่สุด 

(∆Tmin) ตามความเหมาะสมของกระบวนการ ส่วนของเส้นที่ทับซ้อนในแนวตั้งระหว่างสองเส้นโค้ง

คอมโพสิท (แสดงดังพื้นที่สีเขียว) หมายถึงขอบเขตที่เป็นไปได้ในการนำความร้อนจากระบวนการ

กลับมาใช้ประโยชน์ได้ (Heat recovery) โดยผลต่างของเอนทาลปีที่บริเวณเหนือจุดพินซ์แสดงถึง

ความต้องการสาธารณูปโภคร้อน (Hot Utility) ที่น้อยที่สุด (QH,min) หรือเรียกว่า “Heat source” 

และผลต่างด้านล่างของจุดพินซ์แสดงถึงความต้องการสาธารณูปโภคเย็น (Cold Utility) ที่น้อยที่สุด 

(QC,min) หรือเรียกว่า “Heat sink” 

ดังนั้นการศึกษาเส้นโค้งคอมโพสิทจะช่วยบอกถึงปริมาณกระแสสาธารณูปโภคท่ีต้องการ

โดยรวมของทั้งกระบวนที่ทำการศึกษา 

2.4.4  ส้น ค้ แกรน  ค ม  สิท (Grand Composite Curve) 

เส้นโค้งแกรนด์คอมโพสิทหรือ GCC เป็นเส้นโค้งที่ใช้ศึกษาการเลือกประเภทของกระแส

สาธารณูปโภคท่ีเหมาะสมที่จะนำมาใช้แลกเปลี่ยนความร้อนภายในกระบวนการซึ่งเส้นโค้งคอมโพสิท
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ไม่สามารถระบุได้ โดยเส้นโค้ง GCC จะแสดงความสัมพันธ์ระหว่างผลต่างเอนทาลปีของเส้นโค้ง

คอมโพสิทร้อนและเย็นกับอุณหภูมิในช่วงต่าง ๆ กัน ระยะในแกนนอนจากแกนตั้ง (อุณหภูมิ) ถึงเส้น

โค้ง GCC ที่ระดับอุณหภูมิสูงกว่าจุดพินซ์จะแสดงถึงความต้องการสาธารณูปโภคร้อน (Hot Utility) ที่

น้อยที่สุด (QH,min) และระดับอุณหภูมิต่ำกว่าจุดพินซ์แสดงถึงความต้องการสาธารณูปโภคเย็น (Cold 

Utility) ที่น้อยที่สุด (QC,min) ที่สุดของ 

เส้นโค้ง GCC แสดงความต้องการสาธารณูปโภคร้อนรวมของกระบวนการ  การเปลี่ยนแปลง

ความชัน (Slope) ของเส้นโค้งแกรนด์คอมโพสิทจะแสดงถึงการเลือกใช้สาธารณูปโภคที่เหมาะสม 

ประหยัด และตรงกับความต้องการของการใช้พลังงานความร้อนดังรูปที่ 2.8 ที่แสดงถึงการนำ “HP 

(High pressure steam)” มาใช้แลกเปลี่ยนความร้อนในช่วงที่ต้องการอุณหภูมิสูงและการนำ “MP 

(Medium pressure steam” มาใช้แลกเปลี่ยนความร้อนในช่วงที่ต้องการอุณหภูมิปานกลาง  

 

 

 

ภาพที่ 2.8 ภาพเปรียบเทียบเส้นโค้งแกรนด์คอมโพสิทกับเส้นโค้งคอมโพสิทและการเลือกใช้

สาธารณูปโภคท่ีเหมาะสม [39] 

2.4.5 การศึกษา ลต า ข     ห  มิที่น้  ที่ส   (∆Tmin) ที่ หมาะสมกับกระบวนการ 

∆Tmin คือ ผลต่างของอุณหภูมิที ่น้อยที่สุดในการแลกเปลี่ยนความร้อน ซึ่งจะถูกนำไปใช้
อ้างอิงของระดับอุณหภูมิในการแลกเปลี ่ยนความร้อน ค่า ∆Tmin นั้นมีค่าแตกต่างไปตามความ
เหมาะสมของกระบวนการ ดังตารางที่ 2.5 
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ตารางที่ 2.5 แสดง ∆Tmin สำหรับกระบวนการต่าง ๆ นำเสนอโดย  Linnhoff [40] 
 

รายการที่ ประเภทของอุตสาหกรรม ค่า ∆Tmin จากประสบการณ์ 

1 โรงกลั่นน้ำมัน 20 - 40 °C 

2 ปิโตรเคมี 10 - 20 °C 

3 เคมีภัณฑ์ 10 - 20 °C 

4 กระบวนการอุณหภูมิต่ำ 3 - 5 °C 
 

2.4.6 ปั  ั การ ิ าร าการ  กแบบการระบบ คร  ข า ข   คร ่  แลก ปลี่ นความร้ นที่ 

สำหรับการออกแบบระบบเครือข่ายของเครื ่องแลกเปลี ่ยนความร้อนจะมีปัจจัยในการ

พิจารณาดังนี้ 

ปริมา ข  กระแสสาธาร  ป  คร้ นและ  ็น ที่ใช้ในกระบวนการผลิตพลังงานทดแทน

ชีวภาพเพ่ือให้สายกระบวนการมีอุณหภูมิได้ตามเป้าหมายของแต่ละการออกแบบ 

ต้นท นการ ำ นินการ (Operating Cost) สำหรับการใช้กระแสสาธารณูปโภคร้อนและเย็น

ของแต่ละการออกแบบ 

ต้นท น  ินล ท น (Capital Cost) ซึ่งเป็นค่าใช้จ่ายในการซื้อเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน

ของแต่ละการออกแบบ 

  ินท นรวม (Total cost) แสดงถึงค่าใช้จ่ายรวมซึ่งได้แก่ ต้นทุนการดำเนินการ ต้นทุนเงิน

ลงทุน และค่าใช้จ่ายในการติดตั้งของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนในแต่ละแบบ 

 ำนวน คร ่  แลก ปลี่ นความร้ น (Number of Units) ที่ต้องการในการแลกเปลี่ยน

ความร้อนเพ่ือให้ได้อุณหภูมิเป้าหมายของแต่ละการออกแบบ 

 ำนวน  ลล  (Number of Shells) ที ่ต้องการในการแลกเปลี ่ยนความร้อนเพื ่อให้ได้

อุณหภูมิเป้าหมายของแต่ละการออกแบบ 

   นที่แลก ปลี่ นความร้ นรวม (m2) ของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนทั้งหมดที่ใช้ในการ

แลกเปลี่ยนความร้อนของแต่ละการออกแบบ 
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2.5 การวิ คราะห   ิ  ศรษ ศาสตร  [41] 

2.5.1 ขั นต นการ  กแบบและ ั ทำ คร การ 

สำหรับการจัดตั้งโครงจะมีการประมาณเงินลงทุนของกระบวนการ โดยสามารถแบ่งออกเป็น 

4 ระดับแสดงดังรูปที่ 2.9 โดยมีความละเอียดในการวิเคราะห์ได้แก่ 

Conceptual Design / R&D คือ การศึกษาการออกแบบหรือวิจัยกระบวนการที่ต้องการ

ศึกษา จากนั ้นก็ทำการสร้างกระกวนการโดยใช้โปรแกรมจำลองขึ ้นมาเพื ่อศึกษาผลที ่ได้จาก

กระบวนการร่วมกับการวิเคราะห์ทางเศรษฐศาสตร์พ่ือศึกษาความเป็นไปได้ของการจัดตั้งโครงการ 

Basic Engineering คือ การศึกษารายละเอียดของกระบวนการที่ถูกจำลองขึ ้นและนำ

หลักการพื้นทางทางวิศวกรรมมาออกแบบกระบวนการ ทำให้ทราบถึงรายละเอียดของอุกปรณ์ที่

สำคัญของกระบวนการ พร้อมทั้งวิเคราะห์ราคาอุปกรณ์อย่างละเอียด 

Detailed Enginnering ค   การนำข้อมูลของ Basic engineering มาทำการวิเคราะห์อีก

รอบเพ่ือให้เกิดความแม่นยำของการออกแบบอุปกรณ์ และราคาอุปกรณ์ของกระบวนการตลอดจนถึง

การสั่งซื้อ การติดตั้งอุปกรณ์ และการทดลองดำเนินการ (Commissioning) เมื่อจัดทำโครงการเสร็จ 

Operation / Maintenance ค   กระบวนการดำเนินการจริงและการบำรุงรักษาของ

เครื่องจักรอุปกรณ์ในกระบวนการ ทั้งนี้เมื่อระบบดำเนินการไปได้สักระยะเวลาหนึ่งแล้วต้องการที่จะ

เพิ่มประสิทธิภาพก็จะทำการศึกษาการปรับปรุงกระบวนการเดิม (Analyze Revamp) โดยจะต้องมี

การศึกษาแต่ว ิธ ี Conceptual Design / R&D อีกครั ้งเพื ่อประเมินความความเป็นไปได้ในการ

ปรับปรุงประสิทธิภาพของกระบวนการผลิตตลอดจนเงินที่ต้องลงทุนในการปรับปรุงกระบวนการ 

นอกจากประเภทของการประมาณเงินลงทุนจะแบ่งตามลักษณะรายละเอียดของการ

ออกแบบกระบวนการแล้ว สิ่งที่เป็นตัวชี้วัดที่สำคัญของการจัดตั้งโครงการอีกประเภทหนึ่งคือความ

แม่นยำในการประเมินราคาและร้อยละความสำเร็จของกระบวนการ โดยแบ่งออกเป็น 5 ประเภท

แสดงดังตารางที่ 2.6 และรูปที่ 2.10 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 35 

 

 

รูปที่ 2.9 การจำแนกประเภทการประมาณเงินลงทุนสำหรับหรับอุตสาหกรรมกระบวนการ 

 

 

 

รูปที่ 2.10 ประเภทของการประมาณการต้นทุนสำหรับอุตสาหกรรมกระบวนการ 
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2.5.2 ต้นท นค าใ ้  า ในการวิ คราะห  ลต บแทนทา  ศรษ ศาสตร  
 

ต้นทุนและค่าใช้จ่ายสำหรับการวิเคราะห์ในการจัดทำโครงการสามารถพิจารณาได้จาก 2 

ปัจจัยหลักได้แก่ 

2.5.2.1.ค าการ ั       ปกร  ทั  หม  (Total Purchased Equipment Cost, TPEC) 
 

 ค่าอุปกรณ์สำหรับในงานวิจัยนี้จะอ้างอิงจากงานวิจัยทีเกี่ยวข้องที่ได้ทำการวิเคราะห์หาราคา

โดยประมาณและขนาดอุปกรณ์ (Sizing) จากโปรแกรม Aspen Process Economic analyser ของ

แต่ละกระบวนการ (Stand-Alone Plant) แต่เนื่องจากงานวิจัยที่เกี ่ยวข้องนั้นมีกำลังการผลิตที่

แตกต่างจากกระบวนการที่ผู้วิจัยทำการศึกษาหากนำข้อมูลราคาอุปกรณ์มาใช้โดยตรงอาจเกิดความ

คลาดเคลื่อนในการวิเคราะห์ผลตอบแทนทางเศรษฐศาสตร์ ดังนั้นจะต้องทำการพิจารณาสัดส่วนของ

กำลังการผลิตและราคาอุปกรณ์ของงานวิจัยที่อ้างอิงกับกำลังการผลิตและราคาอุปกรณ์ที่เหมาะสม

กับงานวิจัยนี้โดยใช้สมการความสัมพันธ์ที่เสนอโดย Robert และคณะ [30] ดังสมการที่ (2.20) 

C1 = C0 (
S1

S0
)
𝑛

                                                                                  (2.20) 

 โดยที่ C1 คือ ราคาของอุปกรณ์สำหรับงานวิจัยนี้ 

  C0  คือ ราคาของอุปกรณ์ของงานวิจัยที่ใช้อ้างอิง 

S1 คือ กำลังการผลิตของกระบวนการสำหรับงานวิจัยนี้ 

  S0  คือ กำลังการผลิตของกระบวนที่ใช้อ้างอิง 

𝑛 คือ ค่าปรับในกาเพ่ิมขนาดหรือลด (Scaling factor) ขนาดของกำลังการ

ผลิต  

 จากสมการที่ (4.5) จะเห็นได้ว่าสัดส่วนของราคาอุปกรณ์ไม่สามารถเทียบกันได้โดยตรง โดยมี

ความสัมพันธ์กันในรูปแบบสมการกำลัง (Power equation) โดยมีค่า "𝑛" เป็นตัวปรับค่า จากศึกษา

พบว่ามีการนำเสนอค่า "𝑛" เหมาะสมในช่วง 0.6 – 0.8 [42] 
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2.5.2.2.ค าการล ท นข  การ ำ นินการ คร การทั  หม  (Total Project Investment Costs, 

TPIC) 

ค่าการลงทุนของการดำเนินการโครงการทั้งหมดในการพิจารณาการจัดตั้งโครงการโดยทั่วไป
จะพิจารณาถึงค่าใช้จ่าย 2 ส่วนที่เกี่ยวข้องกับการดำเนินของโครงการได้แก่ ค่าใช้จ่ายในการติดตั้ง
อุปกรณ์โดยรวม (Total Installation Cost, TIC) และค่าใช้จ่ายทางอ้อม (Indirect Costs) 

ค่าใช้จ่ายในการติดตั้งอุปกรณ์โดยรวม (Total Installation Cost, TIC) คือค่าใช้จ่ายในส่วน

ของระบบที่เกี่ยวข้องของอุปกรณ์ ค่าติดตั้งอุปกรณ์ในการดำเนินการรวมถึงการก่อปรับปรุงพื้นที่และ

การก่อสร้างโรงงาน โดยในงานวิจัยจะนำอัตราส่วนการคำนวณที่นำเสนอโดย Jones และคณะ [43] 

มาพิจารณาปัจจัยดังต่อไปนี้ 

1) ค่าดำเนินการจัดซื้ออุปกรณ์และค่าติดตั้งอุปกรณ์ (Purchased Equipment Installation) 

คิดที่ 39 เปอร์เซ็นต์ของ TPEC 

2) ค่าอ ุปกรณ์ควบค ุมและระบบควบคุม ( Instrumentation and Controls) ค ิดท ี ่  26 

เปอร์เซ็นต์ของ TPEC 

3) ระบบท่อ (Piping system) คิดท่ี 31 เปอร์เซ็นต์ของ TPEC 

4) ระบบไฟฟ้า (Electrical Systems) คิดท่ี 10 เปอร์เซ็นต์ของ TPEC 

5) ค่าก่อสร้างโรงงานและอุปกรณ์อำนวยความสะดวก (Building including services) คิดที่ 

29 เปอร์เซ็นต์ของ TPEC 

6) ค่าปรับปรุงพื้นที่ (Yard Improvements) คิดท่ี 12 เปอร์เซ็นต์ของ TPEC 

ค่าใช้จ่ายทางอ้อม (Indirect Costs) คือค่าใช้จ่ายในส่วนของการออกแบบและการ

ก่อสร้างทางวิศวกรรม โดยจะอ้างอิงสัดส่วนของการคำนวณจาก Jones และคณะ [43]  ซึ่งมี

รายการในการวิเคราะห์ดังนี้  

1) ค่าการออกแบบทางวิศวกรรม (Engineering design) คิดที่ 32 เปอร์เซ็นต์ของ 

TPEC 

2) ค่าการก่อสร้าง (Construction) คิดท่ี 34 เปอร์เซ็นต์ของ TPEC 

3) ค่าธรรมเนียมทางกฎหมายและค่าจ้างผู้รับเหมา (Legal and Constructor Fees) 

คิดท่ี 23 เปอร์เซ็นต์ของ TPEC 
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4) ค่าความไม่แน่นอนของโครงการ (Project Contingency) คิดที่ 37 เปอร์เซ็นต์ของ 

TPEC 

2.5.2.3 ค าใ ้  า ระหว า การ ำ นินการ (Operating cost) 

 ค่าใช้จ่ายระหว่างการดำเนินการ คือ รายจ่ายที ่เกิดขึ้นในการนำวัตถุดิบมาเปลี่ยนเป็น

ผลิตภัณฑ์ที่ต้องการโดยผ่านกระบวนการที่สนใจศึกษา โดยมีปัจจัยในการพิจารณาดังนี้ 

1) ค่าวัตถุดิบของกระบวนการ (Raw materials Cost)  

2) ค่าสาธารณูปโภค (Utility Costs)  

3) ค่าแรง (Labor Costs) ประกอบด้วยค่าแรงของผู้ปฏิบัติการ (Operator) หัวหน้างานและ

ช่างซ่อมบำรุงรักษา โดยอ้างอิงการคำนวณคาท่ีเสนอโดย Jones และคณะ [43]โดยมี

รายละเอียดการคิดดังนี้ 

• ค่าแรงของผู้ปฏิบัติการ (Operator) คิดท่ี 37.66 ดอลลาร์/ชั่วโมง 

• หัวหน้างาน คิดท่ี 1.1 เปอร์เซ็นต์ของค่าแรงผู้ปฏิบัติการ 

• ช่างซ่อมบำรุงรักษา คิดท่ี 98 เปอร์เซ็นต์ของค่าแรงผู้ปฏิบัติรวมกับหัวหน้างาน  

4) ค่าอุปกรณ์ซ่อมแซม (Maintenance Materials) คิดท่ี 2 เปอร์เซ็นต์ของ TPIC  

5) ค่าภาษีท้องถิ่นและการประกันภัย (Local taxes & Insurance) คิดท่ี 2 เปอร์เซ็นต์ของ 

TPIC 

2.5.2.4  ั นีราคา (Price Index) 

 ดัชนีราคา (Price Index) คือ อัตราส่วนระหว่างราคาปัจจุบันกับราคาในปีที่ซื้ออุปกรณ์ โดย

มีสามารถหาได้จากสมการที่ (2.21) 

Ct = C0 (
It

I0
)                                                                             (2.21) 

โดยที่ Ct คือ ราคาโดยประมาณของปีปัจจุบัน 

C0 คือ ราคาโดยของปีที่ซื้ออุปกรณ์ 

 It คือ ดัชนีราคาปีปัจจุบัน 

I0 คือ ดัชนีราคาปีซื้ออุปกรณ์ 
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 จากข้อมูลของกระทรวงการคลังดัชนีราคาต้ังแต่ปี 2554 – 2562 แสดงดังตารางที่ 2.7 

       ตารางที่ 2.7 ดัชนีราคาปี 255-2562 ของกระทรวงการคลัง [44]                                   

ปีการเงิน ดัชนีการเงิน 

2562 289 

2561 280 

2560 272 

2559 264 

2558 254 

2557 240 

2556 220 

2555 200 

2554 184 

2553 167 

2552 148 

2551 137 

2550 129 

2549 122 

2548 117 

2547 113 

2546 109 

2545 105 

2544 100 
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2.5.3  ั นีการวิ คราะห  ลต บแทนทา  ศรษ ศาสตร  

 ดัชนีในการวิเคราะห์ผลตอบแทนทางเศรษฐศาสตร์เพื ่อตัดสินใจว่าโครงการการผลิต

สารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจน ว่ามีความน่าสนใจในการลงทุนหรือไม่จะ

พิจารณาจาก 3 ค่าดัชนีดังต่อไป 

2.5.3.1 ระ ะ วลาค นท น (Payback Period: PB)  

          คือระยะเวลาที่กิจการได้รับ ผลตอบแทนและคืนทุนได้ เกณฑ์ระยะคืนทุนเป็นเกณฑ์ที่คำนึง
ระยะเวลาที่ผลประโยชน์สุทธิจากการ ดำเนินงาน (ผลกำไรที่ได้รับแต่ละปีรวมกัน โดยเป็นกำไรสุทธิ
หลังหักภาษี ดอกเบี้ย และค่าเสื่อมราคา ของทรัพย์สิน) เท่ากับค่าใช้จ่ายในการลงทุนเริ่มแรกของ
โครงการ นั่นคือทำการพิจารณาจำนวนปีที่ ได้รับผลประโยชน์คุ้มกับค่าใช้จ่ายในการลงทุน ดังนั้นหาก
ดำเนินงานแล้วผลประโยชน์คุ้มกับจำนวน เงินที่ลงทุนได้รวดเร็ว (ระยะเวลาคืนทุนเร็ว) ก็จะดี เพราะ
ความเสี่ยงในการลงทุนน้อย ทำให้ผู้ลงทุน สามารถนำเงินที่ถอนทุนได้ไปลงทุนเพื่อหาประโยชน์ใน
กิจการอื่นๆต่อไป ซึ่งมีสูตรคำนวณ ดังนี้ 

 

ระยะเวลาคืนทุน = 
ค่าใช้จ่ายในการลงทุนเริ่มแรก 

ผลประโยชน์สุทธิเฉลี่ยต่อปี 
                                                (2.22) 

  

2.5.3.2 ม ลค าปั   บันส ทธิ (Net Present Value) 

          คือผลต่างระหว่างมูลค่า ปัจจุบันของผลตอบแทนแต่ละปี (Benefit) ของโครงการจนตลอด
อายุโครงการกับมูลค่าปัจจุบันของ ค่าใช้จ่าย (Cost) ตลอดอายุโครงการ เพื่อเป็นการประเมินค่า
โครงการนั้นๆ ว่าจะได้รับผลตอบแทน คุ้มค่ากับการลงทุนหรือไม่  ถ้ามูลค่าปัจจุบันสุทธิที่ได้มีค่าเป็น
บวกหรือมากกว่าศูนย์ ถือว่าเป็นการ ลงทุนที่คุ้มค่า หมายถึง ได้กำไรนั่นเอง แต่ถ้ามูลค่าปัจจุบันสุทธิมี
ค่าน้อยกว่าศูนย์ แสดงว่าโครงการที่ กำลังพิจารณานั้นจะให้ผลตอบแทนที่ไม่คุ้มค่าต่อการลงทุน 
เพราะมูลค่าของผลตอบแทนน้อยกว่า มูลค่าปัจจุบันของทุน เกณฑ์นี้จึงนำมาใช้เพื่อช่วยในการ
ตัดสินใจที่จะตอบรับหรือปฏิเสธโครงการ ซึ่ง มีสูตรคำนวณ ดังนี้  
 

NPV = ∑
(𝐵𝑡−𝐶𝑡)

(1+𝑖)𝑡
𝑛
𝑡=1                                                                       (2.23) 

 

2.5.3.3  ัตรา ลต บแทน า ใน (Internal Rate of Return: IRR)  

คืออัตราคิดลดที่ ทำให้มูลค่าปัจจุบันสุทธิมีค่าเท่ากับศูนย์ อัตราที่กล่าวนี้เป็นอัตราวัด
ความสามารถของเงินลงทุนที่จะ ก่อให้เกิดรายได้คุ้มกับเงินลงทุนเพ่ือการนั้นพอดี เป็นอัตราที่จะทำให้



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 42 

ผลตอบแทนเท่ากับค่าใช้จ่ายที่ เป็นมูลค่าปัจจุบัน มีหลักเกณฑ์ในการตัดสินใจโดยการเปรียบเทียบค่า
อัตราส่วนผลตอบแทนภายใน กับอัตราคิดลด ซึ่งถ้าค่าอัตราส่วนผลตอบแทนภายในที่ได้สูงกว่าอัตรา
คิดลด จะสรุปได้ว่าพิจารณา เลือกโครงการซึ่งมีสมการคำนวณ ดังนี้  

 

∑
(𝐵𝑡−𝐶𝑡)

(1+𝐼𝑅𝑅)𝑡
= 0𝑛

𝑡=1                                                                      (2.24) 

 

2.5.3.4  าษี  ิน  ้นิติบ คคล (Corporate Income Tax) [45] 

          ภาษีนิติบุคคลคือภาษีท่ีจัดเก็บจากเงินได้ของบริษัทหรือห้างหุ้นส่วนนิติบุคคล ที่จดทะเบียน

ตามประมวลกฎหมายแพ่งและพาณิชย์และ   หมายความรวมถึงนิติบุคคลอ่ืนๆ ที่ไม่ได้จดทะเบียน

ตามประมวลกฎหมายแพ่งและพาณิชย์ด้วย ได้แก่ 

 (1)   บริษัทหรือห้างหุ้นส่วนนิติบุคคลที่ตั้งขึ้นตามกฎหมายไทย 

 (2)   บริษัทหรือห้างหุ้นส่วนนิติบุคคลที่ตั้งขึ้นตามกฎหมายต่างประเทศ ซึ่งมีหน้าที่เสียภาษีเงินได้นิติ

บุคคลในประเทศไทย 

(3)   กิจการซึ่งดำเนินการเป็นทางค้า หรือหากำไร 

(4)   กิจการร่วมค้า (Joint Venture) 

(5)   มูลนิธิหรือสมาคมที่ประกอบกิจการซึ่งมีรายได้ 

(6)   นิติบุคคลที่อธิบดีกำหนดโดยอนุมัติรัฐมนตรีและประกาศในราชกิจจานุเบกษา 

           

          ภาษีเงินได้นิติบุคคล คำนวณจากเงินได้ที่ใช้เป็นหลักฐานในการคำนวณภาษีคูณด้วยอัตรา

ภาษีท่ีกำหนด ดังนั้นเงินได้ที่ต้องเสียภาษีเงินได้นิติบุคคลหรือฐานภาษีเงินได้นิติบุคคลนั้นโดยทั่วไป

ได้แก่กำไรสุทธิที่คำนวณตามเงื่อนไขท่ีกำหนด 

• กำไรสุทธิ 

• ยอดรายได้ก่อนหักรายจ่าย  

• เงินได้ที่จ่ายจากหรือในประเทศไทย  

• การจำหน่ายเงินกำไรออกไปจากประเทศไทย 
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เงื่อนไขการคำนวณกำไรสุทธิตามมาตรา 65 ทวิ 

(1) รายจ่ายตามมาตรา 65 ตรี แห่งประมวลรัษฎากร ถือเป็นรายจ่ายต้องห้ามทางภาษี 

(2) ค่าสึกหรอและค่าเสื่อมราคาของทรัพย์สิน เป็นการหักค่าใช้จ่ายสินทรัพย์ถาวรในแต่ละปี 

          ข้อ 1 การหักค่าสึกหรอและค่าเสื่อมราคาจะต้องไม่เกินอัตราร้อยละของมูลค่าต้นทุนตาม

ประเภทของทรัพย์สิน ดังต่อไปนี้ 

รายการ ร้อยละ 

1. อาคาร  

      -   อาคารถาวร 5 

      -   อาคารชั่วคราว 100 

2. ต้นทุนเพื่อการได้มาซึ่งแหล่งทรัพยากรธรรมชาติที่
สูญสิ้นไปได้ 

5 

3. ต้นทุนเพื่อการได้มาซึ่งสิทธิการเช่า   

     - กรณีไม่มีหนังสือสัญญาเช่าหรือมีหนังสือเช่าที่
มีข้อกำหนดให้ต่ออายุการเช่าได้ โดยเงื่อนไขในการ
ต่ออายุนั้น เปิดโอกาสให้ต่ออายุการเช่าได้ต่อ ๆ ไป 

10 

     -  กรณีมีสัญญาเช่าที่ไม่มีกำหนดให้ต่ออายุการ
เช่าได้ หรือมีข้อกำหนดให้ต่ออายุการเช่าได้เพียง
ระยะเวลาอันจำกัด 

100 หารด้วยจำนวนปีอายุการเช่า
และอายุที่ต่อได้รวมกัน 

4. ต้นทุนเพื่อการได้มาซึ่งสิทธิในกรรมวิธี สูตร กู๊ด
วิลล์ เครื่องหมายการค้า  สิทธิประกอบ กิจการตาม
ใบอนุญาต สิทธิบัตร ลิขสิทธิ์ หรือสิทธิอย่างอ่ืน 

 

      -   กรณีไม่จำกัดอายุการใช้ 10 

      -   กรณีจำกัดอายุการใช้ 100 หารด้วยจำนวนปีอายุการใช้ 

5. ทรัพย์สินอย่างอ่ืน นอกจากท่ีดินและสินค้า 20 
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          ข้อ 2 ทรัพย์สินประเภทรถยนต์โดยสารที่มีที่นั่งไม่เกิน 10 คน หรือรถยนต์นั่งให้หักค่าสึกหรอ 

และค่าเสื่อมราคาจากมูลค่าต้นทุน เฉพาะส่วนที่ไม่เกิน 1 ล้านบาท เว้นแต่ เป็นทรัพย์สินซึ่งมีไว้ใช้ใน

กิจการให้เช่ารถยนต์ ให้หักค่าสึกหรอและค่าเสื่อมราคาจากมูลค่าต้นทุนทั้งหมด ทั้งนี้ บริษัทหรือห้าง

หุ้นส่วนนิติบุคคลจะต้องไม่นำทรัพย์สินดังกล่าวไปใช้ในกิจการอ่ืน ไม่ว่าทั้งหมดหรือบางส่วน 

          ข้อ 3 การหักค่าสึกหรอและค่าเสื่อมราคาของทรัพย์สินประเภทเครื่องจักร และอุปกรณ์

เครื่องจักรที่ใช้สำหรับการวิจัยและพัฒนา ให้หักค่าสึกหรอและค่า เสื่อมราคาเบื้องต้นในวันที่ได้

ทรัพย์สินนั้นมาในอัตราร้อยละ 40 ของมูลค่าต้นทุน สำหรับมูลค่าต้นทุนส่วนที่เหลือให้หักตามเงื่อนไข

และอัตราที่กำหนดไว้ในตารางข้อ 1 ทรัพย์สินดังกล่าวจะต้องมีลักษณะและเป็นไปตามหลักเกณฑ์และ

เงื่อนไขดังต่อไปนี้  

  (1)    ต้องไม่เป็นเครื่องจักรและอุปกรณ์ของเครื่องจักรที่ใช้ผลิตสินค้า หรือใช้

บริการเว้นเเต่ เครื่องจักรและอุปกรณ์ของเครื่องจักรดังกล่าวได้ใช้เพื่อการดังต่อไปนี้  

                                 (ก) การวิจัยและพัฒนาผลิตภัณฑ์หรือวัตถุดิบที่นำมาใช้ในการผลิต  

                                 (ข) การทดสอบคุณภาพของผลิตภัณฑ์ หรือ  

                                 (ค) การปรับปรุงกรรมวิธีการผลิตเพ่ือลดต้นทุนการผลิตหรือเพ่ิมผลผลิต  

          ข้อ 4 การหักค่าสึกหรอและค่าเสื่อมราคาทรัพย์สินประเภทเครื่องบันทึกการเก็บเงินอาจเลือก

หักค่าสึกหรอและค่าเสื่อมราคาในอัตราร้อยละ 100 ของมูลค่าต้นทุนตามเงื่อนไขที่กำหนดไว้ในข้อ 1 

ก็ได้ หรือเลือกหักค่าสึกหรอและค่าเสื่อมราคาเบื้องต้นในอัตราร้อยละ 40 ของมูลค่าต้นทุน 

          ข้อ 5 ให้บริษัทหรือห้างหุ้นส่วนนิติบุคคลที่มีทรัพย์สินถาวรไม่รวมที่ดินไม่เกิน 200 ล้านบาท 

และจ้างแรงงานไม่เกิน 200 คน  สามารถเลือกหักค่าสึกหรอและค่าเสื่อมราคาของทรัพย์สินได้ใน

อัตรา ร้อยละ 100 ของมูลค่าต้นทุน โดยมูลค่าต้นทุนของทรัพย์สินดังกล่าวรวมกันแล้วต้องไม่เกิน 

500,000 บาท 

(3) การตีราคาทรัพย์สิน 

         ราคาทรัพย์สินอื่นนอกจากราคาสินค้าคงเหลือ ให้ถือตามราคาท่ีพึงซื้อทรัพย์สินนั้นได้ตามปกติ 

และในกรณีที่มีการตีราคาทรัพย์สินเพิ่มขึ้น ห้ามมิให้นำราคาที่ตีราคาเพิ่มขึ้นมารวมคำนวณกำไรสุทธิ

หรือขาดทุนสุทธิ ส่วนทรัพย์สินรายการใดมีสิทธิหักค่าสึกหรอและค่าเสื่อมราคา ให้หักค่าสึกหรอและ

ค่าเสื่อมราคาในการคำนวณกำไรสุทธิหรือขาดทุนสุทธิตามหลักเกณฑ์ 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 45 

(4) การโอนทรัพย์สิน    

          ในกรณีโอนทรัพย์สิน ให้บริการ หรือให้กู้ยืมเงินโดยไม่มีค่าตอบแทน ค่าบริการหรือดอกเบี้ย 

หรือมีค่าตอบแทน ค่าบริการ หรือดอกเบี้ยต่ำกว่าราคาตลาดโดยไม่มีเหตุอันสมควร เจ้าพนักงาน

ประเมินมีอำนาจประเมินค่าตอบแทน ค่าบริการ หรือดอกเบี ้ยนั ้น ตามราคาตลาดในวันที ่โอน

ให้บริการ 

เงื่อนไขการคำนวณ อัตราภาษี 

1. กรณีเป็นบริษัทหรือห้างหุ้นส่วนนิติบุคคลที่มีทุนจดทะเบียนที่ชำระแล้วในวันสุดท้ายของรอบ

ระยะเวลาบัญชีไม่เกิน 5 ล้านบาท และมีรายได้จากการขายสินค้าและการให้บริการในรอบ

ระยะเวลาบัญชี ไม่เกิน 30 ล้านบาท 

กำไรสุทธิ อัตราภาษีร้อยละ 
ไม่เกิน 300,000 บาท ยกเว้น 

เกิน 300,000 บาท แต่ไม่เกิน 3,000,000 บาท 15 

เกิน 3,000,000 บาท ขึ้นไป 20 

 

2. กรณีเป็นบริษัทหรือห้างหุ้นส่วนนิติบุคคลที่ไม่ใช่บริษัทหรือห้างหุ้นส่วนนิติบุคคลตามไม่ตรง

กับ กรณี 1 ให้คำนวณภาษีในอัตราร้อยละ 20 ของกำไรสุทธิ 

3. กรณีเป็นกิจการสำนักงานปฏิบัติการภูมิภาคให้คำนวณภาษีในอัตราร้อยละ 10 ของกำไรสุทธิ 

สำหรับรายได้ท่ีได้รับจากวิสาหกิจในเครือหรือสาขาต่างประเทศของสำนักงานฯ  

4. กรณีเป็นกิจการนำเข้าส่งออกไปนอกราชอาณาจักรในเขตปลอดอากรหรือระหว่างเขตปลอด

อากรตามกฎหมายว่าด้วยศุลกากร ที ่ได้รับอนุญาตจากกระทรวงพลังงานให้ค้าน้ำมัน

เชื้อเพลิง ให้คำนวณภาษีในอัตราร้อยละ 10 ของกำไรสุทธิ 

5. กรณีเป็นกิจการตั้งอยู่ในเขตพัฒนาพิเศษเฉพาะกิจซึ่งประกอบด้วย จังหวัดนราธิวาส จังหวัด

ปัตตานี จังหวัดยะลา จังหวัดสงขลาเฉพาะในท้องที่อำเภอจะนะ อำเภอเทพา อำเภอนาทวี 

และอำเภอ สะบ้าย้อย และจังหวัดสตูล และมีรายได้ที่เกิดขึ้นจากการผลิตสินค้าหรือการขาย

สินค้าหรือการให้บริการ ในเขตพัฒนาพิเศษเฉพาะกิจ ให้คำนวณภาษีในอัตราร้อยละ 3 ของ

กำไรสุทธิ  
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6. กรณีกิจการเป็นศูนย์กลางการหาสินค้าเพ่ือการผลิตระหว่างประเทศ ให้คำนวณภาษีในอัตรา

ร้อยละ 15 ของกำไรสุทธิ 

7. กรณีได้รับอนุมัติจากกรมสรรพากรให้เสียภาษีจากยอดรายรับก่อนหักรายจ่าย ให้เสียภาษีใน

อัตราร้อยละ 55 ของยอดรายรับ 
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บทที่ 3 

 านวิ ั ท่ี กี่ วข้   

3.1 การ ลิต ลั  าน าก ีวมวล 

 การผลิตพลังงานทดแทนจากชีวมวลในปัจจุบันกำลังได้รับความสนใจและศึกษาการวิจัยทั่ว

โลก เนื่องจากปัญหาของแหล่งปิโตรเลียมธรรมชาติลดน้อยลงอีกทั้งปัญหาการเผาไหม้เชื ้อเพลิง

ปิโตรเลียมที่มีการปลดปล่อยก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์สู่ชั้นบรรยากาศก่อให้เกิดปัญหาสภาวะโลกร้อน 

จากงานวิจัยของ Miguel และคณะ [46] แสดงให้เห็นว่าจำนวนประชากรของโลกมีจำนวนเป็นสอง

เท่าของปี 1960 และคาดว่าจะเพ่ิมข้ึนถึง 9 พันล้านภายในปี 2050 ส่งผลให้ความต้องการใช้พลังงาน

ของโลกเพิ่มเป็นอย่างมาก โดยวัตถุประสงค์ของการวิจัยคือต้องการวิเคราะห์แนวโน้มในชีวมวล

สำหรับใช้เป็นพลังงานหมุนเวียนจากปี 2521-2561 โดยประเภทของชีวมวลและการวิเคราะห์ดัง

ตารางที่ 3.1 แสดงให้ว่าการวิเคราะห์ใช้วิธีการวิเคราะห์เชิงประมาณ (Proximate analysis) และการ

วิเคราะห์แบบแยกธาตุ (Ultimate analysis) เพียงเท่านั ้น โดยการวิเคราะห์โดยวิธีทางชีวภาพ 

(Biochemical analysis) ยังมีการศึกษาน้อยเนื่องจากเป็นการวิเคราะห์ทางชีวภาพจะศึกษาการ

สลายตัวองค์ประกอบของชีวมวลทางความร้อนซึ่งมีความซับซ้อนของปฏิกิริยาจริงที่เกิดขึ้น และรูปที่ 

3.1 แสดงแนวโน้มของงานวิจัยเกี่ยวกับการผลิตพลังงานทดแทนจากชีวมวลช่วงปี พ.ศ. 2521-2561 

จะเห็นได้ว่า 30 ปีแรกไม่มีการเติบโตอย่างของงานวิจัยอย่างมีนัยสำคัญในการผลิตและใช้ชีวมวลเป็น

พลังงานหมุนเวียนทดแทน แต่ในปี 2008 มีการเติบโตที่สำคัญมากเนื่องจากเป็นจุดน้ำมันมีราคาสู ง

กว่า 136 ดอลลาร์ต่อบาร์เรลในเดือนมิถุนายน 2008 ซึ่งไม่เคยมีราคาสูงมากขนาดนี้มาก่อนทำ ให้

การผลิตพลังงานจากชีวมวลได้รับความสนใจและวิจัยกันอย่างมากขึ้น 
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ตารางที่ 3.1 งานวิจัยหลักเกี่ยวกับชีวมวลเป็นเชื้อเพลิงชีวภาพในช่วงสิบปีที่ผ่านมา 

ปี ชนิดของชีวมวล แหล่งที่มา วิธีวิเคราะห ์

2019 เมลด็ปาลม์ ของเหลือท้ิงจากอุตสาหกรรม วิเคราะหเ์ชิงประมาณ  

2018 เปลือกวอลนัท  จากการเกษตร วิเคราะห์แบบแยกธาตุ  

2018 เปลือกถั่วลสิง ของเหลือท้ิงจากอุตสาหกรรม วิเคราะห์แบบแยกธาตุ  

2018 เม็ดมะม่วง ของเหลือท้ิงจากอุตสาหกรรม วิเคราะห์แบบแยกธาตุ  

2018 เปลือกเมล็ดทานตะวัน ของเหลือท้ิงจากอุตสาหกรรม วิเคราะห์แบบแยกธาตุ  

2018 ซังข้าวโพด ของเหลือท้ิงจากอุตสาหกรรม วิเคราะห์แบบแยกธาตุ  

2017 ฟางข้าวสาลี  จากการเกษตร วิเคราะห์แบบแยกธาตุ  

2017 ไม ้ ป่า วิเคราะห์แบบแยกธาตุ  

2016 เม็ดอะโวคาโด ของเหลือท้ิงจากอุตสาหกรรม วิเคราะห์แบบแยกธาตุ  

2015 เม็ดสน ป่า วิเคราะห์แบบแยกธาตุ  

2013 เปลือกไม้  ป่า วิเคราะห์แบบแยกธาตุ  

2013 เม็ดมะกอก ของเหลือท้ิงจากอุตสาหกรรม วิเคราะห์แบบแยกธาตุ  

2005 เปลือกอัลมอนด ์ ของเหลือท้ิงจากอุตสาหกรรม วิเคราะห์แบบแยกธาตุ  
 

 

รูปที่ 3.1 แสดงแนวโน้มจำนวนงายวิจัยในการใช้ชีวมวลเป็นพลังงานทดแทน 
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McKendry [40] ได้อธิบายวิธีการเปลี่ยนชีวมวลไปเป็นพลังงานทดแทนด้วยเทคโนโลยีเทอร์

โมเคมี (Thermochemical technology) ซึ่งประกอบด้วยกระบวนการเผาไหม้ กระบวนการแก๊สซิฟิ

เคชันและกระบวนการไพโรไลซิส แสดงดังรูป 3.2 โดยกระบวนการเผาไหม้จะเผาชีวมวลในช่วง 800–

1000 °C และนำก๊าซร้อนที่ได้จะนำไปใช้เป็นร้อนเชิงกลในอุปกรณ์ประภทเตาเผา หม้อต้มน้ำ กังหัน

ไอน้ำเป็นต้นโดยชีวมวลที่เหมาะสมต้องมีความชื้นไม่เกินร้อยละ 50 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันคือการ

แปรสภาพจากชีวมวลไปเป็นก๊าซที่เป็นส่วนผสมของก๊าซที่ติดไฟได้โดยการออกซิเดชั่นบางส่วนของชีว

มวลที่อุณหภูมิสูงมักจะอยู่ในช่วง 800–900 °C ค่าโดยความร้อนต่ำ ประมาณ 4–6 เมกะจูลน์ต่อ

ปริมาตรชีวมวล ก๊าซที่ผลิตได้สามารถนำไปเผาโดยตรงเพื่อให้ความร้อนหรือใช้เป็นเชื้อเพลิงสำหรับ

เครื่องยนต์ก๊าซและกังหันก๊าซ อีกทั้งใช้เป็นวัตถุดิบในการผลิตสารเคมี เช่นเมทานอล เป็นต้น ส่วน

กระบวนการไพโรไลซิสเป็นการแปลงชีวมวลเป็นของเหลวที่เรียกว่าเรียกว่าไบโอออยล์ ของแข็งและ

ก๊าซ โดยดำเนินการในสภาวะที่ไม่มีอากาศช่วงอุณหภูมิประมาณ 500 °C ผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพ

สามารถสามารถนำมาใช้ในเครื่องยนต์และกังหัน ส่วนการนำไปใช้เป็นวัตถุดิบสำหรับโรงกลั่นอยู่

ในช่วงการพิจารณา 

 

 
 

รูปที่ 3.2 กระบวนการทางเทคโนโลยีเทอร์โมเคมีและผลิตภัณฑ์ที่ได้ 

 

Chaivongvilan [48] ได้ทำการวิเคราะห์เช ิงล ึกเกี ่ยวกับอุปสรรคทางเทคโนโลยีและ

นวัตกรรมทางวิทยาศาสตร์เกี ่ยวกับการดำเนินการทางด้านพลังงานชีวภาพในประเทศไทย แม้ว่า

ประเทศไทยจะมีเป้าหมายที่ชัดเจนในทางเลือกพลังงานในอีก 10 ปีข้างหน้าตามแผนแม่บทที่จัดทำ

โดยกระทรวงพลังงาน แต่เป้าหมายที่ทางเลือกพลังงานชีวภาพเหล่านี ้ขึ ้นอยู ่กับศักยภาพของ

ทรัพยากรที่มีอยู่และแผนการปลูกในประเทศเท่านั้น ในการสั่งซื้อชีวมวลจะเป็นทางเลือกสุดท้ายใน
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การพิจารณา โดยสถานการณ์ทางเทคโนโลยีเทอร์โมเคมี (Thermochemical technology) ใน

ประเทศไทยที่ทำการศึกษาในปี 2015 แสดงดังรูปที่ 3.2 จะเห็นได้ว่าประเทศไทยมีการใช้เทคโนโลยี

ของกระบวนการเผาไหม้และกังหันไอน้ำในส่วนของกระบวนการไพโรไลซิสยังอยู่ในการวิจัยอยู่ 

 

 
 

รูปที่ 3.2 สถานการณ์ทางเทคโนโลยีเทอร์โมเคมี (Thermochemical technology) ใน

ประเทศไทยที่ทำการศึกษาในปี 2015 

3.1 กระบวนการ   ร ล ิส (Pyrolysis process) 

3.1.1 การศึกษาปฏิกิริ า   ร ล ิส 

 Ranzi และคณะ [49] ได้ทำการศึกษาการสลายตัวทางความร้อนขององค์ประกอบชีวมวล

ได้แก่ เซลลูโลส เฮมิเซลลูโลส และลิกนินเพื่อหาขั้นตอนการเกิดปฏิกิริยาที่ซับซ้อนของการสลายตัว

ทางความร ้อนของช ีวมวลโดยใช ้เทคน ิค Thermogravimetric Analysis (TGA) เพื ่อท ี ่จะนำ

องค์ประกอบของสารที่ศึกษาได้มาสร้างสมการความสัมพันธ์ของการสลายตัวสำหรับชีวมวลเพ่ือ

ทำนายค่าผลิตภัณฑ์ได้ สำหรับองค์ประกอบของทะลายปาล์มมีการศึกษา โดย Abdullah และ  

Gerhauser [50] พบว่ามีองค์ประกอบของเซลลูโลส เฮมิเซลลูโลส และลิกนินที่ร้อยละ 59.7 , 22.1 

และ 18.1 ตามลำดับ 

เนื่องจากกลไกลในการเกิดปฏิกิริยาที่นำเสนอโดย Ranzi และคณะ [49]  นั้นผลิตภัณฑ์ที่

ได้รับขึ้นกับอุณหภูมิของกระบวนการไพโรไลซิส ดังนั้น Peters และคณะ [5] จึงทำการศึกษากลไกล

ไกการสลายตัวทางความร้อนของวัสดุชีวมวลและนำเสนอกลไกการสลายตัวทางความร้อนในขั้นที่ 2 
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ซึ ่งเป็นการสลายองค์ประกอบในส่วนของน้ำมันชีวภาพทำให้การทำนายผลิตภัณฑ์ที ่ได ้จาก

กระบวนการไพไรไลซิสในส่วนของน้ำมันชีวภาพและก๊าซไม่กลั่นตัวได้ดียิ่งขึ้นเพราะเมื่ ออุณหภูมิการ

ดำเนินการสูงขึ้นปริมาณน้ำมันชีวภาพจะลดลงเนื่องจากสลายตัวกลายไปเป็นก๊าซไม่กลั่นตัวมากขึ้น  

โดยการนำเสนอดังกล่าวเป็นประโยชน์ในการศึกษาองค์ประกอบของน้ำมันชีวภาพที่ได้รับเพื่อนำไป

ปรับปรุงคุณภาพของกระบวนการถัด 

 

3.1.2 แบบ ำล  กระบวนการ   ร ล ิส   ทำนา ค า ลิต ั    ้ว วิธีสม  ลทา  ท  ม

  นามิกส  (Equilibrium model) 

 Ward และคณะ [51] ทำการศึกษาสร้างแบบจำลองกระบวนการไพโรไลซิสเพื ่อศึกษา

ผลิตภัณฑ์ที่ได้รับจากชีวมวล 4 ประเภทคือ ใบไม้ เขียว (Shredded Green waste) ไม้สน (Pine 

Chips) ไม้ (Wood) และไม้เบิร์ช (Birch) โดยในการสลายตัวของชีวมวลดังกล่าวใช้วิธีการระบุค่าจาก

การวิเคราะห์แบบประมาณ (Proximate analysis) ผลการศึกษาสมมารถสรุปได้ว่าใบไม้เขียวสามารถ

ให้ผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพได้มากกว่าชีวมวลประภทอื่นที่ 58 เปอร์เซ็นต์เนื ่องจากใบไม่เขียวมี

องค์ประกอบของเซลลูโลสที่สูงและมีความชื้นในองค์ประกอบที่ต่ำ โดยปัญหาที่พบจากแบบจำลอง

ของกระบวนการนี้คือหลังจากแยกน้ำมันชีวภาพและก๊าซไม่กลั่นตัวออกจากกันปรากฏว่าสัดส่วนของ

น้ำมันชีวภาพนั้นปนไปกับก๊าซไม่กลั่นตัวจำนวนมาก ผู้วิจัยจึงได้ทำการเสนอสมการในการปรับค่า

สัดส่วนระหว่างน้ำมันชีวภาพและก๊าซไม่กลั่นตัวที่รับจากกระบวนการไพโรไลซิสชีวมวลทั้ง 4 ประเภท 

ผลปรากฏว่าการนำสมการที่นายค่าปริมาณน้ำมันชีวภาพและก๊าซไม่กลั่นตัวมาคำนวณปริมาณที่

แท้จริงช่วยให้ได้รับความแม่นยำของผลิตภัณฑ์มากขึ้น โดยสมการดังกล่าวมีรายละเอียดดังนี้  

Vapor fraction x Total Bio − oil flowrate = real syngas flowrate              (3.1) 

Liquid fraction x Total Bio − oil flowrate = real bio − oil  flowrate          (3.2) 

 

Visconti และคณะ [52] ทำการศึกษาการพัฒนาแบบจำลองของกระบวนการไพโรไลซิส

สำหรับวัสดุช ีวมวล โดยการใช้ Aspen Plus® software ในการทำนายค่าผลิตภัณฑ์ที ่ได ้จาก

กระบวนการไพโรไลซิส เริ ่มจากวัสดุชีวมวลเปียกถูกป้อนเข้าสู่กระบวนการไล่ความชื้น (Drying 

stage) โดยใช้ถังปฏิกรณ์ประเภท R-stoic ซึ่งจำเป็นต้องใส่ค่าปริมาณความชื้นของน้ำที่ต้องดึงออกลง

ไป  จากนั ้นวัสดุชีวมวลที ่ถูกดึงความชื ้นออกแล้วจะเข้าสู ่กระบวนการสลายตัวทางความร้อน 
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(Decomposition reaction) เพื่อเปลี่ยนชีวมวลที่เป็นของแข็งให้อยู่ในรูปสารระเหย (Volatile) โดย

ใช้ถังปฏิกรณ์ประเภท RYield ซึ ่งต้องมีการระบุ Yield ของผลิตภัณฑ์ลงไป ทั ้งกระบวนการ

กระบวนการไล่ความชื้นและกระบวนการสลายตัวทางความร้อนต้องเขียนสูตร Fortran สำหรับการ

คำนวณสมดุลมวล (Mass balance) สำหรับขั้นตอนการไพโรไลซิสจะมีการป้อนไนโตรเจนเพื่อให้

ปฏิกิริยาเกิดในสภาวะไร้ออกซิเจนและมีการคำนวณปริมาณผลิตภัณฑ์ที่เกิดขึ้นโดยใช้ค่าสมดุลทาง

เทอโมไดนามิกส์ (Thermodynamic equilibrium) ซึ ่งเป็นวิธีที ่โดยไม่ต้องการปฏิกิริยาในการ

คำนวณค่าของการเกิดผลิตภัณฑ์ แต่จะคำนวณจากที่พลังงานอิสระกิบส์ (Gibbs free energy) ที่ถูก

จำกัด (Minimized) ในสภาวะที่อุณหภูมิและความดันคงที ่ ข้อจำกัดสำหรับกระบวนการนี ้คือ

ระยะเวลาของปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นในเครื่องปฏิกรณ์ (Resident time) ต้องยาวนานพอที่จะเกิดสมดุล 

สำหรับในแบบจำลองกระบวนการที่สร้างขึ้นใช้เวลามากเมื่อเทียบกับการทดลองจริงในห้องปฏิบัติการ

ซึ่งใช้เวลาน้อยกว่า จากสาเหตุดังกล่าวจึงเป็นข้อจำกัดสำหรับวิธีการใช้ค่าสมดุลทางเทอโมไดนามิกส์

สำหรับทำนายค่าผลิตภัณฑ์ของกระบวนการไพโรไลซิสชีวมวล ดังนั ้นวิธ ีการที ่จะช่วยพัฒนา

แบบจำลองกระบวนการไพโรไลซิสให้สามารถทำนายค่าผลิตภัณฑ์ได้ดีขึ้นคือการใช้วิธีการศึกษาทาง

จลนพลศาสตร์ (Kinetic models) ซึ่งจะมีวิธีการคำนวณที่ตรงข้ามกับวิธีสมดุลทางเทอโมไดนามิกส์

โดยใช้ค่าการเปลี ่ยนแปลงจากชีวมวลไปเป็นผลิตภัณฑ์ (Conversion) มาอธิบายระหว่างการ

เกิดปฏิกิริยาไพโรไลซิสในกระบวนการ 

 

 
 

รูปที่ 3.1 แสดงแบบจำลองกระบวนการไพโรไลซิสใน Aspen Plus® software โดยการใช้วิธีการ

ทำนายค่าผลิตภัณฑ์ด้วยวิธีสมดุลทางเทอโมไดนามิกส์ (Thermodynamic equilibrium) 
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3.1.3 การสร้า แบบ ำล  กระบวนการ   ร ล ิส   ทำนา ค า ลิต ั    ้ว วิธี ลนศาสตร  คมี 

(Chemical Kinetics model) 

 Mabrouki และคณะ [53]  ศึกษาการสร้างแบบจำลองกระบวนการไพโรลิสแบบจลนศาสตร์

เคมี โดยผ่านกลไกลการเกิดปฏิกิร ิยา 2 ขั ้นตอนหลักได้แก่ การสลายตัวของชีวมวลไปเป็น

องค์ประกอบของลิกนิน เซลลูโลส เฮมิเซลลูโลส ถ่านชีวภาพ (Biomass → Cellulose +

hemicellulose + lignin + ash) และการสลายตัวของลิกนิน เซลลูโลส เฮมิเซลลูโลสสลายตัวเป็น

ผลิตภัณฑ์ก๊าซ น้ำมันดิน ซึ่งกำหนดเป็นองค์ประกอบ pseudo โดยน้ำมันชีวภาพที่ได้รับคือน้ำมันิน

และก๊าซที่กลั่นตัวได้ ส่วนก๊าซที่ได้จะเป็นในส่วนของก๊าซไม่กลั่นตัว จะเห็นได้ว่าการศึกษาแบบ

จลนศาสตร์เคมีของงานวิจัยจะได้ผลิตภัณฑ์ออกมาเป็นก้อน (lump) ของน้ำมันชีวภาพในรูปของ

น้ำมันดิน ก๊าซ และถ่านชาร์ ทำให้ไม่สามารถศึกษาในส่วนการนำผลิตภัณฑ์ที่ได้รับจากกระบวนการ

ไพโรไลซิสไปศึกษาต่อเพ่ือปรับปรุงคุณภาพได้ 

Peters และคณะ [5]  ศึกษาการออกแบบกระบวนการจำลองของกระบวนการไพโรไลซิสที่

สามารถนำแบบจำลองกระบวนการไปใช้กับทุก ๆวัตถุดิบชีวมวลที่มีลิกโนเซลลูโลส (Lignocellulose) 

เป็นส่วนประกอบ ในโปรแกรม Aspen plus เพื่อทำนายปริมาณ (Yield) และองค์ประกอบของ

ผลิตภัณฑ์ที่เกิดขึ้นได้แก่ น้ำมันชีวภาพ ถ่านชีวภาพและก๊าซสังเคราะห์ ตามสภาวะอุณหภูมิต่าง ๆ 

ได้แก่ 450 500 และ 550 องศาเซลเซียส โดยใช้วิธีการศึกษาทางจลนพลศาสตร์ (Kinetic models) 

มาอธิบายขั้นตอนการเกิดปฏิกิริยาของกระบวนการไพโรไลซิส โดยในกระบวนการจำลองที่สร้างขึ้นใน

โปรแกรม Aspen plus นั้นมีเครื่องปฏิกรณ์ที่ใช้แทนเครื่องไพโรไลซิสจริงในห้องปฏิบัติการจำนวน

สามเครื ่องได้แก่ 1) RYield สำหรับกระบวนการสลายตัว (Decomposition) เป็นขั ้นตอนการ

สลายตัวจากวัสดุชีวมวลไปเป็นเซลลูโลส (Cellulose) เฮมิเซลลูโลส(Hemicellulose) และลิกนิน 

(Lignin) ซ่ึงไม่ใช่ขั้นตอนการเกิดไพโรไลซิสที่แท้จริง แต่จำเป็นต้องมีเนื่องจากเป็นปฏิกิริยาที่เชื่อมโยง

กันกับถังปฏิกรณ์ลำดับถัดไป 2) RCSTR  สำหรับการเกิดปฏิกิริยาขั้นต้นของไพโรไลซิส (Primary 

pyrolysis reactions) เป็นขั้นตอนที่แสดงการสลายตัวโดยเป็นรูปแบบการเชื่อมโยงกันของปฏิกิริยา

การสลายตัวของเซลลูโลส เฮมิเซลลูโลสและลิกนินแต่ละชนิด และ 3) RYield ปฏิกิริยาขั้นตอนถัดมา

ของไพโรไลซิส (Secondary pyrolysis reactions) ซึ่งมีความซับซ้อน หากขั้นตอนนี้ใช้เวลานานจะ

ส่งผลให้ปริมาณผลิตภัณฑ์ของเหลวน้อยลง โดยปริมาณของไอและถ่านจะขึ้นกับปริมาณโลหะอัล

คาไลน์ อุณหภูมิ และค่าระยะเวลาในถังปฏิกรณ์ (Vapor resident time) โดยมีการพิสูจน์ผลิตภัณฑ์

ที่ได้จากการใช้แบบจำลองกระบวนการเทียบกับผลการทดลองจริงของกระบวนการไพโรไลซิสใน
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ห้องปฏิบัติการ การใช้สมการจลนศาสตร์เคมีที่ซับซ้อนและสอดคล้องกับการสลายตัวทางความร้อน

จริงของงานวิจัยนี้ช่วยให้ผลิตภัณฑ์ที่ได้รับใกล้เคียงกับค่าจริงที่ได้จากห้องปฏิบัติการ 

 

 

 

รูปที่ 3.2 แสดงแบบจำลองกระบวนการไพโรไลซิสใน Aspen Plusโดยการใช้วิธีการทำนายค่า

ผลิตภัณฑ์ด้วยวิธีจลนพลศาสตร์ (Kinetic models), (1) กระบวนการให้ห้องปฏิบัติการ และ (2) 

แบบจำลองกระบวนการ 

 

Jguirim และคณะ [54]  สนใจศึกษาหาสภาวะที่เหมาะสม (Optimization) จากแบบจำลอง
กระบวนการไพโรไลซิสแบบเร็วที่ใช้โปรแกรม SuperPro Designer simulation สำหรับศึกษาการนำ
วัสดุเหลือทิ้งของปาล์มน้ำมันได้แก่ กะลาปาล์ม ทะลายปาล์ม และเปลือกปาล์ม สาเหตุที่เลือกวัสดุชีว
มวลทั้ง 3 เนื่องจากอุดมไปด้วยลิกโนเซลลูโลส โดยลิกโนเซลลูโลสเป็นสารประกอบเชิงซ้อนของลิกนิน 
เฮมิเซลลูโลส และเซลลูโลส ซึ่งเป็นองค์ประกอบทางเคมีที่หลากหลายและซับซ้อนไม่ต่างไปจาก
น้ำมันดิบจากการ ผลการศึกษาพบว่าสภาวะที่ให้ผลิตภัณฑ์ของเหลวมากที่สุดคือ อุณหภูมิเท่ากับ 550 
องศาเซลเซียส และเวลาในถังปฏิกรณ์คือ 0.5 วินาที 

Maravelias และ Wangyun [55] ศึกษาการใช้กระบวนการ Muti-stage สำหรับกระบวนการ
สลายตัวทางความร้อนของชีวมวลในกระบวนการไพโรไลซิสแทนแบบ Single stage ในปัจจุบัน 
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เนื่องจากองค์ประกอบของชีวมวลประกอบด้วยเฮมิเซลลูโลส เซลลูโลส และลิกนินซึ่งมีอุณหภูมิการ
สลายตัวที่ต่างกันคือช่วง 200-260 องศาเซลเซียส  240-350 องศาเซลเซียส และ 280-500 องศา
เซลเซียสตามลำดับอีกทั้งผลิตภัณฑ์ที่ได้ยังมีองค์ประกอบทางเคมีที่แตกต่างกันส่งผลให้น้ำมันชีวภาพที่
ได้จากชีวมวลแต่ละอุณหภูมิมีความต้องการในการปรับปรุงคุณภาพไม่เท่ากัน ดังนั้นเพื่อความคุ้มค่า
ในกระบวนการปรับปรุงคุณภาพของน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพการแบ่งการสลายตัวทางความร้อนของ
กระบวนการไพโรไลซิสออกเป็น muti-stage จะช่วยประหยัดการใช้ไฮโดรเจนในการปรับปรุง
คุณภาพน้ำมันชีวภาพได้มากกว่าแบบปัจจุบัน 

 

 
 

รูปที่ 3.3 แสดงกระบวนการสลายตัวทางความร้อนของชีวมวลแบบ Muti-stage 
 

3.2 กระบวนการแก ส ิ   ค ัน (Gasification process) 

3.2.1 แบบ ำล  กระบวนการแก ส ิ   ค ัน   ทำนา ค า ลิต ั    ้ว วิธีสม  ลทา  ท  ม

  นามิกส  (Equilibrium model) 

Lemma และคณะ [56]  ศึกษาปริมาณและองค์ประกอบของผลิตภัณฑ์ก๊าซสังเคราะห์ที่ได้
จากแบบจำลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันจากกะลาปาล์มโดยใช้โปรแกรม Aspen plus ถังปฏิกรณ์ที่
ศึกษาเป็นแบบเบดหมุนเวียน (circulating fluidized bed) โดยอุณหภูมิที่ศึกษาอยู่ในช่วง 600-750 
องศาเซลเซียส และอัตราส่วนของไอน้ำต่อชีวมวลในช่วง 1.5-2.5 wt/wt เพ่ือหาสภาวะที่เหมาะสมใน
การดำเนินการ กะลาปาล์มถูกป้อนเข้าระบบที่อัตรา 1.0 กิโลกรัม/ชั่วโมงและไอน้ำยิ่งยวดป้อนเข้า
ระบบที่อัตรา 1.96 กิโลกรัมต่อชั่วโมงที่อุณหภูมิ 350 องศาเซลเซียส ชีวมวลและไอน้ำยิ่งยวดทำ
ปฏิกิริยากันภายในถังปฏิกรณ์แบบเบดหมุนเวียนทำให้เกิดผลิตภัณฑ์ก๊าซสังเคราะห์เกิดขึ้น โดยผลิต
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ก๊าซสังเคราะห์หลักได้แก่ ไฮโดรเจน คาร์บอนมอนออกไซด์ คาร์บอนไดออกไซด์และมีเทน นอกจากนี้
จะเกิดถ่านขึ้นในระบบอีกด้วย โดยปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันแสดงดังสมการที่ 
(3.3)-(3.6) 

 
C + H2O → CO + H2 ;  +131.5 kJ/mole                                                 (3.3) 
C + 2H2  → CH4 ;  −74.8 kJ/mole                                                          (3.4) 
CH4 + H2O → CO + 3H2 ;  +206 kJ/mole                                                  (3.5) 
CO + H2O → CO2 + H2 ;  −41 kJ/mole                                                  (3.6) 

 
ก๊าซสังเคราะห์ที่ได้จะถูกนำไปผ่านเครื่องกรองอนุภาคระดับไมครอนในน้ำดิบ (Micro Filter) 

ที่มีรูพรุนขนาด 50 ไมครอนสามารถแยกถ่านออกจากก๊าซสังเคราะห์ได้ ผลการศึกษาผลของอุณหภูมิ
พบว่า ก๊าซไฮโดรเจนมีปริมาณเพิ่มมากขึ้นในช่วงอุณหภูมิ 600-675 องศาเซลเซียสในขณะที่ช่วง
อุณหภูมินี้ปริมาณของก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์ลดลงและจะเพ่ิมปริมาณมากขึ้นหลังจากอุณหภูมิสูง
กว่า 675 องศาเซลเซียส แสดงดังสมการที่ (4) ส่วนก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์เกิดขึ ้นน้อยในช่วง
อุณหภูมิ 600-675 องศาเซลเซียสและเมื่ออุณหภูมิสูงกว่านี้ปริมาณก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์มีค่ามาก
ขึ้น เมื่อพิจารณาผลของอัตราส่วนไอน้ำต่อชีวมวล (Steam to Biomass Ratio, S/B ratio) พบว่า
เมื่อปรับอัตราการป้อนของไอน้ำให้คงที่ที่ 2.7 กิโลกรัม/ชั่วโมง แล้วปรับอัตราการป้อนของกะลา
ปาล์ม 3 ค่าคือ 1.8, 1.35, 1.1 กิโลกรัม/ชั่วโมง ส่งผลให้อัตราส่วนของ S/B เพิ่มเป็น 1.5, 2.0 และ 
2.5 ตามลำดับ ผลของการเพิ่มอัตราส่วนของ S/B ส่งผลให้ปริมาณก๊าซไฮโดรเจนเพิ่มจากเดิมมีค่าร้อย
ละ 79.92 เป็น 82.4 ในขณะเดียวกันปริมาณก๊าซมีเทนก็เพ่ิมขึ้นและก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์ลดลง
ตามลำดับ 

 
Ferreira และคณะ [57]  ได้รวบรวมแบบจำลองของกระบวนกีสซิฟิเคชันโดยมีการปรับปรุง

วิธีการทำนายค่าผลิตภัณฑ์ด้วยวิธีสมดุลทางเทอโมไดนามิกส์โดยแบ่งออกเป็น 4 วิธีหลักดังนี้ 
1. วิธีสมดุลทางเทอร์โมไดนามิกส์ (Thermodynamic equilibrium) ข้อดีคือเป็นวิธีที่นิยม
ใช้กันทั่วโลกแต่ข้อเสียคือ มีการทำนายผลิตภัณฑ์ก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์และไฮโดรเจนใน
ปริมาณมากกว่าความเป็นจริงและมีการทำนายผลิตภัณฑ์ก๊าซมีเทน คาร์บอนไดออกไซด์ 
ไฮโดรคาร์บอนประเภทเบาและน้ำมันดินในปริมาณที่น้อยกว่าความจริง 
2. วิธีดัดแปลงสมดุลทางเทอร์โมไดนามิกส์ (Modified equilibrium models) ข้อดีคือ
สามารถประมวลผลในการทำนายผลิตณ์น้ำมันดินและค่าคอนเวอร์ชันของคาร์บอนได้ดี มี
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การนำปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สซิฟต์มาร่วมพิจารณาสำหรับสมดุล และยังสามารถคำนวณหา
ความสัมพันธ์ของเอนทาลปีได้ 
3. วิธีแบบกึ ่งอุณหภูมิคงที ่ (Quasi-temperature model) วิธีนี ้มีการปรับสภาะวะของ
กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันให้อยู่ที่อุณหภูมิต่ำในสภาวะสมดุลเพ่ือปรับปรุงปริมาณก๊าซมีเทน 
4. วิธ ีไม่มีการจำกัดพลังงาน  (Constrained free energy method) เหมาะสำหรับการ
ทำนายผลิตภัณฑ์ก๊าซมีเทน น้ำมันดินและถ่านชาร์ โดยจุดเด่นของวิธีนี ้คือ สามารถที่จะ
ศึกษาปฏิกิริยาร่วมกับผลขิงเอลทาลปีได้พร้อมกัน 

 

3.2.2 แบบ ำล  กระบวนการแก ส ิ   ค ัน   ทำนา ค า ลิต ั    ้ว วิธี ลนศาสตร  คมี 

(Chemical Kinetics model) 

Eikeland และคณะ [58]  ได้ศึกษาการสร้างแบบจำลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน โดยนำ

ผลิตภัณฑ์ที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิสซึ่งได้แก่ น้ำมันชีวภาพ ถ่านชาร์ และก๊าซไม่กลั่นตัว โดย

อ้างอิงจากงานวิจัยหัวข้อ “Rapid pyrolysis of agriculatural residues at high temperature” 

มาเข้าสู่กระบวนแก๊สซิฟิเคชันที่สร้างแบบจำลองขึ้นโดยผ่านค่าจลนศาสตร์เคมี (Chemical Kinetics 

model) โดยปฏิกิริยาที่เกี่ยวข้องได้แก่ Water-gas reaction Boudouard reaction Methanation 

reaction Water gas shift reaction และ Methane-reforming reaction เพื่อศึกษาปริมาณก๊าซ

สังเคราะห์ที่ได้โดยพิจารณา 4 ผลิตภัณฑ์หลักได้แก่ CH4, CO, CO2 และ H2  

 Ajaree และคณะ [59]  ทำการศึกษากระบวนการจำลองของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันโดย

ใช้ไอน้ำเป็นตัวทำปฏิกิริยา โดยแบ่งแบบจำลองกระบวนการออกเป็น 3 โซนหลัก ได้แก่ ไพไรลิส 

(Pyrolysis) ในขั้นตอนนี้จะสลายชีวมวลไปเป็นน้ำมันดิน ถ่านชีวภาพ และสารระเหยโดยใช้วิธีสมดุล

ทางเทอร์โมไดนามิกส์ ส่วนการเผาไหม้ (Combustion) และรีดักชั ่น (Reduction) จะทำนาย

ผลิตภัณฑ์ก๊าซสังเคราะห์ซึ่งประกอบด้วย ไฮโดรเจน คาร์บอนมอนอกไซด์ คาร์บอนไดออกไซด์ มีเทน 

และน้ำ ด้วยวิธีจลนศาสตร์เคมี จากการศึกษาปัจจัยที่ส่งผลต่อก๊าซสังเคราะห์ที่ได้รับจากแบบจำลอง

กระบวนการได้แก่ อุณหภูมิ ค่า ER และ S/C ratio พบว่าปัจจัยที่ส่งผลต่อการเกิดก๊าซสังเคราะห์มาก

สุดคืออุณหภูมิดำเนินการของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน 
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3.3 กระบวนการว  ต ร แก ส ิ ต  (Water Gas Shift process) 

Abdulwahab และคณะ [60]  ศึกษาการสร้างแบบจำลองของกระบวนการวอเตอรแ์ก๊สชิฟต์

เพ่ือศึกษาผลของปัจจัยที่เกี่ยวข้องในการผลิตไฮโดรเจนได้แก่ อัตราการป้อนก๊าซคาร์บอนมอนอกไซต์ 

อัตราการป้อนไอน้ำ อุณหภูมิและความดันในการดำเนินการ ผลการศึกษาแสดงให้เห็นว่าความดันใน

การดำเนินการไม่มีผลเพียงแต่เมื่อความดันสูงขึ้นจะให้ได้ก๊าซไฮโดรเจนที่มีความหนาแน่นสูงขึ้นเพียง

เท่านั้น โดยปัจจัยที่มีผลต่อผลิตภัณฑ์โดยตรงนั้นคืออุณหภูมิในการดำเนินการเนื่องจากค่าคงที่สมดุล

ของปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สซิฟต์ขึ้นกลับอุณหภูมิ 

Courson และคณะ [61]  ศึกษาการผลิตพลังงานไฮโดรเจนจากการนำก๊าซสังเคราะห์ที่ได้

จากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันมาทำปฏิกิริยาเปลี่ยนน้ำเป็นก๊าซ (Water Gas Shift Reaction) ซึ่ง

ดำเนินการที่อุณหภูมิสูง โดยใช้ตัวเร่งปฏิกิริยาประเภท Iron/ceria และใช้อลูมินาเป็นตัวให้ยึดเกาะ 

จากการศึกษาพบว่าการดำเนินปฏิกิริยาเปลี่ยนน้ำเป็นก๊าซดำเนินที่อุณหภูมิ 450 องศาเซลเซียสและ

ที่ความดันบรรยากาศ สามารถเปลี่ยนเปลี่ยนเพิ่มปริมาณไฮโดรเจนได้ถึง 50 เปอร์เซ็นต์ จากการ

วิเคราะห์ผลของอัตราส่วนไอน้ำต่อก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์แสดงดังรูปที่ 3.4  

 

 
 

รูปที่ 3.7 แสดงอิทธิพลของอัตราส่วน S / C ต่อ (a) การเปลี่ยนแปลงของ CO (b) H2 สำหรับตัวเร่ง

ปฏิกิริยา 45 ppi 

 

ที่อัตราส่วน S/C เท่ากับ 0.65 เกิดการเปลี่ยนแปลงของของคาร์บอนมอนออกไซด์น้อยสุดคือ

ไม่มีไฮโดรเจนและมีเทนเกิดขึ้นในกระบวนการแต่เมื่อเพ่ิมอัตราส่วน S/C ไปที่ 1.45 และ 2.00 พบว่า

เกิดการเปลี่ยนแปลงของก๊าซคาร์บอนมอนออกไซ์ไปเป็นก๊าซไฮโดรเจนที่ 21 และ 24 เปอร์เซ็นต์

ตามลำดับ ดังนั้นกระบวนเปลี่ยนน้ำเป็นก๊าซสามรถช่วยเพ่ิมปริมาณไฮโดรเจนของก๊าซสังเคราะห์ที่ได้

จากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันได้ 
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3.4 กระบวนการปรับปร  ค   า น ำมัน ีว า  ้ว     ร  น (Hydrotreating process) 

แบบจำลองกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วยไฮโดรเจนที่สร้างขึ้นโดย Peters และ

คณะ [62]  โดยการนำค่าจากผลการทดลองจริงจากการวิเคราะห์องค์ประกอบของน้ำมันชีวภาพที่

ได้รับหลังผ่านการปรับปรุงคุณภาพมาใช้กับกระบวนการ โดยใช้เครื่องปฏิกรณ์ณ์แบบกำหนดสัดส่วน

ผลิตภัณฑ์ “RYield” ลงไป โดยปริมาณก๊าซไฮโดรเจนที่เขาศึกษาพบว่าหลายงานวิจัยใช้ปริมาณ

ในช่วง 0.005 -0.15 กิโลกรัมต่อตันของน้ำมันชีวภาพ  ประโยชน์จากการระบุองค์ประกอบของน้ำมัน

ชีวภาพจากแบบจำลองกระบวนการปรับปรุงน้ำมันชีวภาพของกระบวนการนี้คือสามารถนำน้ำมัน

ชีวภาพที่ได้ไปศึกษาต่อในการแยกผลิตภัณฑ์ที่มีมูลค่าสูงขึ้นได้ 

Zhang และคณะ [63]  สนใจศึกษาการสร้างแบบจำลองกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมัน

ชีวภาพโดยใช้วิธีจลนศาสตร์เคมี แต่เนื่องจกความซับซ้อนของการบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมัน

ชีวภาพผู ้วิจัยจริงได้ศึกษาผลิตภัณฑ์ที ่ได้ผ่านสมการการเกิดผลิตภัณฑ์ที ่มองเป็นกลุ่มกล่าวคือ 

พิจารณาการเกิดปฏิกิริยาของน้ำมันชีวภาพการไปเป็นสัดส่วนของผลิตภัณฑ์น้ำมันเบา (Light 

fraction oil) และส ัดส ่วนของผลิตภ ัณฑ์น ้ำม ันหนัก  (Heavy fraction oil) โดยค ่าอ ัตราการ

เกิดปฏิกิริยาได้รับจากการศึกษาการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพในห้องปฏิบัติการ โดยการศึกษา

ลักษณะนี้จะช่วยให้ทราบถึงผลของของอุณหภูมิและเวลาของแบบจำลองกระบวนการต่ออัตราการ

เกิดผลิตภัณฑ์ แต่ไม่สามารถนำผลิตภัณฑ์ท่ีได้ไปใช้ประโยชน์ต่อได้เนื่องจากไม่มีการระบุองค์ประกอบ

ของน้ำมันชีวภาพที่ได้รับหลังจากผ่านกระบวนการปรับปรุงคุณภาพของแบบจำลองกระบวนการ 

3.5 กระบวนการการร วมในการ ลิต ลั  าน       ลิ  ีว า  

Mehrpooya และคณะ [11]  ศึกษาการออกแบบกระบวนการไพโลไลซิส แก๊สซิฟิเคชัน การ

ผลิตไฟฟ้า และกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพประกอบด้วย 4 หน่วยคือ Hydrotreating, 

Distillation, Hydrocracking และ Steam reforming ซึ ่งสร้างแบบจำลองในโปรแกรม Aspen 

plus โดยระบบมีการทำงานร่วมกันแบบยั่งยืน (Sustainable) ลดการพึ่งพาพลังงานจากภายนอก 

จากการศึกษาพบว่าชีวมวลที่สวนใจได้แก่ Eucalyptus, Wheat straw, Pine และ Hybrid poplar 

เมื่อผ่านกระบวนการไพโรไลซิสสามารถให้ผลิตน้ำมันชีวภาพ ก๊าซสังเคราะห์และถ่านชีวภาพได้ 68.9, 

16.43 และ14.7 เปอร์เซ็นต์ตามลำดับ ผลของความแปรปรวนของก๊าซไฮโดรเจน คาร์บอนมอน

ออกไซด์ และคาร์บอนไดออกไซด์ในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันแสดงให้เห็นชัดว่า S/C ratio มีผลต่อ

การเกิดผลิตภัณฑ์ไฮโดรเจนที่ S/C ratio เท่ากับ 4.5 จะให้ก๊าซไฮโดรเจนมากสุด สำหรับกระบวนการ

รีฟอร์มมิ่งพบว่าอุณหภูมิที่ให้ปริมาณการเกิดก๊าซไฮโดรเจนมากที่สุดคือ 950 องศาเซลเซียส หากทำ
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การเพิ่มอุณหภูมิที่สูงกว่านี้จะทำให้ปริมาณก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์เพิ่มขึ้นในขณะที่ก๊าซไฮโดรเจน

ลดลงเนื่องจากถูกใช้ในปฏิกิริยาเปลี่ยนน้ำเป็นแก๊ส (water gas shift reaction) นอกจากศึกษา

ปริมาณการเกิดผลิตภัณฑ์แล้วกระบวนการจำลองนี้ยังพบว่าในหน่วยกระบวนการปรับปรุงคุณภาพ

น้ำมันสามารถลดการปลดปล่อยก๊าซเรือนกระจกได้ ในช่วง 82-87 เปอร์เซ็นต์ เมื ่อเทียบกับ

กระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันจากเชื้อเพลิงฟอสซิส และเพื่อเป็นการประหยัดพลังงานในระบบ

การวิเคราะห์พินซ์ (Pinch Analysis) ถูกนำมาศึกษาเพื่อให้มีการแลกเปลี่ยนระหว่างกระแสน้ำร้อน

และกระแสน้ำเย็นได้ดีที่สุดลดการใช้จากกระแสสาธารณูปโภค เมื่อทำการเปรียบเทียบระหว่าง heat 

integrated process กับ conventional พบว่าสามารถลดการใช้กระแสสาธารณูประโภคน้ำร้อน

และกระแสสาธารณูประโภคน้ำเย็นได้ถึง 75.0 และ 47.80 เปอร์เซ็นต์ตามลำดับ สุดท้ายได้มี

การศึกษาความคุ ้มค่าในการลงทุนพบว่ากระบวนการ steam reforming มีราคาการลงทุนสูง

ประมาณ 1 ใน 3 ของเงินลงทุนทั้งหมด  

 

 
 

รูปที่ 3.6 แสดงภาพรวมของระบบที่ศึกษา 
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3.5.1 กระบวนการ   ร ล ิสรวมกับกระบวนการแก ส ิ   ค ัน 

Amaral และคณะ [64]  ศึกษากระบวนการไพโรไลซิสรวมกับกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันของ

ชีวมวล โดยการสร้างตัวแปร α ขึ้นมาเพื่อแบ่งปริมาณชีวมวลที่เข้าสู่กระบวนการทั้งสองที่ศึกษา 

กล่าวคือ ถ้า α มีค่าเท่ากับ 0 แสดงว่าไม่มีชีวมวลเข้าสู่กระบวนการไพโรไลซิสมีเพียงกระบวนการ

แก๊สซิฟิเคชันที่เกิดขึ้นเท่านั้น แต่ถ้า α มีค่าเท่ากับ 1 แสดงว่าไม่มีกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันเกิดขึ้นมี

เพียงกระบวนการไพโรไลซิสที่เกิดขึ้นเท่านั้น ผลการศึกษาพบว่าเมื่อทำการเปลี่ยนค่า α จาก 0 ไปถึง 
1 ปริมาณของก๊าซคาร์บอนมอนออกไซน์และก๊าซไฮโดรเจนจะเปลี่ยนตามการเพ่ิมข้ึนของน้ำมันดินใน
ระบบ ก๊าซสังเคราะห์ที่ได้จะลดลงเนื่องจากถูกใช้ในกระบวนการไพโรไลซิส สรุปได้ว่ากระบวนการ
แก๊สซิฟิเคชันและกระบวนการไพโรไลซิสไม่ได้ดำเนินการที่เงื่อนไขที่ดีที่สุด จุดที่เหมาะสมอาจอยู่ตรง

กลางของทั้ง 2 กระบวนการ ซึ่งก็คือ 0<α <1 ขึ้นอยู่กับการวิเคราะห์ทางเศรษฐศาสตร์เท่านั้นที่
สามารถนำเสนอพ้ืนฐานการตัดสินใจเกี่ยวกับความเหมาะสมของการออกแบบกระบวนการ 

Im-orb และคณะ [19]  ศึกษาการลดใช ้พล ังงานของกระบวนการแยกอากาศ (air 
separation unit) ให้ได้ออกซิเจนบริส ุทธ ิ ์ 99.5 เปอร์เซ ็นต์เพื ่อนำไปใช้เป็นต ัวแทนในการ
เกิดปฏิกิริยา (Gasifying agents) ในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน โดยนำกระบวนการไพโรไลซิสมารวม
กับกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน ประโยชน์ที่ได้จากการนำกระบวนการไพโรไลซิสมารวมกับกระบวนการ
แก๊สซิฟิเคชันคือสามารถที่จะใช้ปริมาณออกซิเจนน้อยลงที่เตาแก๊สซิไฟเออร์ได้  เมื่อเพิ่มอุณหภูมิของ
กระบวนการไพโรไลซิสเพราะการเพิ่มอุณหภูมิในกระบวนการไพโรไลซิสส่งผลให้เกิดถ่านชีวภาพ
น้อยลงและสลายตัว (decompose) กลายเป็นสารระเหย (Volatiles) มากขึ้น ทำให้ความต้องการ
ของออกซิเจนน้อยลงสำหรับเปลี่ยนถ่านชีวภาพ (char conversion) ไปเป็นสารระเหยที่อัตราการ
เปลี่ยนแปลงร้อยละ 98 เปอร์เซ็นต์ในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน 

 

3.5.2 กระบวนการ   ร ล ิสรวมกับกระบวนการ  า หม้ 

Wheeler และคณะ [9] พัฒนาถังปฏิกรณ์สำหรับกระบวนการไพโรไลซิส ซึ่งอยู่ระหว่างรอ

การจดสิทธิบัตร สำหรับเครื่องปฏิกรณ์นี้มีชื่อว่า “Dual fluidized bed combustion-reduction 

integrated pyrolysis (CRIPS)” เป็นเครื่องปฏิกรณ์ที่มีประสิทธิภาพสำหรับการเผาไหม้ถ่านสำหรับ

การทำ Heat integation  เครื่อง CRIPS แสดงดังรูปที่ 3.3  
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เครื่อง CRIP ประกอบด้วย 

1.ชีวมวลป้อนเข้าระบบ 

2. ก๊าซฟลูอิไดเซชัน 

3. อากาศ 

4. ถ่านชีวภาพ 

5. ก๊าซไพโรไลซิส 

6. ทรายร้อน 

7. ก๊าซจากการเผาไหม้ 

              รูปที่ 3.4 แสดงเครื่องปฏิกรณ์ CRIPS 

 

เครื่อง CRIPS ประกอบด้วย 2 ห้องปฏิกรณ์ ถูกเชื่อมกันด้วยท่อถ่ายเทความร้อนของทราย

จาก Combustor chamber ไปสู่ Pyrolizer chamber ทรายและเศษเถ้าที่ผลิตได้จากกระบวนการ

ไพโรไลซิสจะถูกย้ายเข้าสู่ Combustor chamber โดยการใช้สรู ทำให้ทรายผสมกับเถ้า หลังจากนั้น

เมื่อทรายได้รับความร้อนจากการเผาไหม้ก็ย้ายกลับวนเข้าไปในกระบวนการไพโรไลซิสทางช่อง

หมายเลข 6 กระบวนการนี้เรียกว่า “Re-circulating sand” โดยทั่วไปผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพที่ผลิต

ได้จากกระบวนการไพโรไลซิส จะมีปริมาณส่วนประกอบของไฮโดรเจน ต่ำ (ประมาณ 5-7 wt%) แต่

จะมีส่วนประกอบของออกซิเจนในปริมาณที่สูง (ประมาณ 32 wt%) ด้วยสาเหตุนี้เป็นผลให้น้ำมัน

เชื้อเพลิงชีวภาพที่ได้มีความหนาแน่นของพลังงานต่ำ (Poor energy density) เมื่อเปรียบเทียบกับ

น้ำมันเชื้อเพลิง งานวิจัยนี้จึงสนศึกษาการผลิตไฮโดรเจนสำหรับปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพขึ้นเอง

จากการนำถ่านไปเข้าสู ่กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันเพื ่อให้ได้ก๊าซสังเคราะห์หลังจากนั ้นนำก๊าซ

สังเคราะห์ที่ได้เข้าสู่กระบวนการดูดซับแบบสลับความดัน (Pressure Swing Adsorption) เพื่อให้ได้

บริสุทธิ์ออกมาแล้วนำไปใช้ในกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพ ส่วนก๊าซที่ไม่ใช่ไฮโดรเจน

จะถูกนไปเผาเพื่อให้ความร้อนแก่ระบบ ผลการศึกษาพบว่าจากการป้อนชีวมวล 2000 เมตริกตันต่อ

วัน สามารถผลิตเชื้อเพลิงชีวภาพได้ 61 wt% (รวมทั้งน้ำ) ก๊าซสังเคราะห์ 15 wt% และถ่านชีวภาพ 

24 wt% ครึ่งหนึ่งของถ่านชีวมวลที่ผลิตได้ถูกนำไปใช้ให้ความร้อนสำหรับกระบวนการไพโรไลซิสส่วน

ที่เหลือจะถูกนำไปผลิตไฮโดรเจน และกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันใช้ไฮโดรเจนประมาณ 50 

เปอร์เซ็นต์ของที่ผลิตได้ 
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3.5.3 กระบวนการ   ร ล ิสรวมกับกระบวนการปรับปร  ค   า น ำมัน ีว า  ้ว    ร  น 

Sharifzadeh และคณะ [65] ศึกษาการนำกระบวนไพโรไลซิสรวมกับกระบวนการปรับปรุง
คุณภาพน้ำมันชีวภาพ เนื่องจากน้ำมันชีวภาพที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิสมีค่าความร้อนต่ำเพราะ
มีองค์ประกอบของออกซิเจนและน้ำปริมาณมากผสมอยู ่ในผลิตภัณฑ์ โดยออกซิเจนสามารถลด
ปริมาณลงได้โดยใช้กระบวนการใช้ไฮเดนเจนกำจัดออกซิเจน (hydrodeoxygenation) แต่ข้อเสีย
ของกระบวนการคือไฮโดรเจนที่ใช้มาจากก๊าซธรรมชาติมีราคาแพง และกระบวนการดำเนินการที่
อุณหภูมิและความดันที่สูง งานวิจัยนี้จึงสนใจกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพซึ่งเกี่ยวข้อง
กับ 2 กระบวนการคือ (1) ไฮโดรดีออกซิจิเนชัน(Hydrodeoxygenation)  และ (2) ไฮโดรเทอร์มอล
ทรีทเม้นท์ (Hydrothermal treatment) โดยได้มีการศึกษาการทำทั้ง 2 กระบวนการขนานกันไป 
น้ำมันชีวภาพที ่ได ้จากกระบวนการไพโรไลซิสจะถูกแบ่งออกเป็น 2 โดยเข้าส ู ่กระบวนการ 
Hydrothermal ปริมาณ 31.85 เปอร์เซ็นต์หลังจากนั้นจะถูกผสมกับน้ำในอัตราส่วน 3:1 เพื่อแยก
เฟสน้ำมันออกและเข้าสู่กระบวนการ Second-stage HDO ต่อส่วนเฟสน้ำจะถูกส่งไปที่กระบวนการ
ผลิตไฮโดรเจน ส่วนน้ำมันชีวภาพที่เหลืออีก 68.15 เปอร์เซ็นต์จะถูกส่งเข้าสู่กระบวนการ Hydro-
deoxygenation ที่มีการใช้สารละลายผสมกับตัวเร่งปฏิกิริยาทำให้มีออกซิเจนถูกเปลี่ยนไปเป็นน้ำ
มากขึ้นและถูกส่งไปที่ Second-stage HDO เพื่อใช้ไฮโดรเจนปรับปรุงคุณภาพอีกครั้ง จากการทำ
แบบนี้พบว่าในกระบวนการจะสามารถผลิตไฮโดรเจนได้มากเกินความต้องการใช้ และได้รับเชื้อเพลิง
เบนซินและดีเซลปริมาณ 43 และ 57 เปอร์เซ็นต์ตามลำดับ จากการที่ไม่ใช้ไฮโดรเจนจากนอก
กระบวนการส่งผลให้ราคาขายถูกลดลงเหลือเพียง 1.62 ดอลลาร์/ แกลลอน สามารถที่จะแข่งกันทาง
ตลาดได ้

 

 
 

รูปที่ 3.5 แสดงกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพโดยใช้กระบวนการ HTU และ 
HDO พร้อมกัน 
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3.6 กระบวนการศึกษา Heat integration 

มงคล [37] ศึกษาการใช้การวิเคราะห์พินซ์ (Pinch Analysis) สำหรับออกแบบกระบวนการ

แลกเปลี่ยนความร้อนของโรงงานผลิตไวนิลคลอไรด์เดิมที่มีกำลังการผลิต 20 ตันต่อชั่วโมงโดยใช้

โปรแกรม Aspen Energy Analyzer พบว่าความแตกต่างของอุณภูมิที่น้อยสุด (∆Tmin) คือ 7 องศา

เซลเซียส มีความต้องการกระแสสาธารณูประโภคน้ำร้อนและน้ำเย็นที่น้อยที่สุดคือ 13.13 และ 34.47 

เมกกะวัตน์ตามลำดับ และผลการศึกษาแสดงให้เห็นว่าต้องมีการลงทุนเปลี่ยนเครื่องแลกเปลี่ยนความ

ร้อนเพ่ิมจากกระบวนการเดิมจำนวน 3 เครื่อง การการวิเคราะห์ทางการลงทุนพบว่าระเวลาในการคืน

ทุนจากการซื้อเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนใหม่คือ 5.8 เดือน 

Mobolaji และคณะ [66] ศึกษาการรวมความร้อน (Heat integration) จากกระบวนการ

ปรับปรุงคุณภพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจนกับกระบวนการปฏิรูปด้วยไอน้ำ (Steam reforming) 

โดยใช้หลักการวิเคราะห์พินซ์ ผลการจับคู่กระแสร้อนและเย็นภายในกระบวนการพบว่าว่าความร้อน

เหลือทิ้งจากเครื่องปฏิกรณ์ที่สองของกระบวนการไฮโดรดีออกซิเดชันที่ปล่อยสามารถเพิ่มอุณหภูมิ

ชีวภาพน้ำมันก่อนเข้าปฏิกรณ์ใบแรกได้ของกระบวนการปรับคุณภาพน้ำมันชีวภาพได้ นอกจากนี้ยังมี

การออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน 2 เครือข่ายเพื่อเปรียบเทียบ ผลการศึกษาเครือข่าย

แลกเปลี่ยนความร้อนที่ดีสุดสามารถลดต้นทุนลดลงได้ 2 เปอร์เซ็นต์ นอกจากนี้ ยังช่วยเพิ่มผลกำไร

ให้กับกระบวนการ  

Chen และคณะ [67] ศึกษาระบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนของกระบวนการผลิตเมทา

นอล (พร้อมรีไซเคิล) กระบวนการแยกเบนซีน และโรงไฟฟ้าที่มีการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์โดยการ

บีบอัด ผลการรวมความร้อนที่ได้รับจากทั้ง 3 กระบวนการที่ทำการศึกษาพบว่าช่วยลดต้นทุนการ

ดำเนินการในกระบวนการและทำให้กระบวนการมีประสิทธิภาพการใช้พลังงานสุทธิที่สูงขึ้นสำหรับ

โรงไฟฟ้า โดยมีการนำเสนอปัญหาการรวมความร้อนของสายกระบวนการสำหรับเครือข่ายเครื่อง

แลกเปลี่ยนความร้อนพบว่าการกำหนดให้อัตราการไหลเชิงประจุความร้อนคงที่ นั ้นทำให้ระบบ

เครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่ได้มีประสิทธิภาพลดลงเนื่องจากการแลกเปลี่ยนความร้อนจริง

ของสายภายในกระบวนการมีการเปลี่ยนสภานะ 

กระบวนการดักจับก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ในปัจจุบันใช้พลังงานสูงโดย Y. Kelvin และคณะ 

(2019)(78) เล็งเห็นว่ากระบวนการดังกล่าวมีความท้าทายในการลดใช้พลังงาน วิธีการแก้ไขในปัจจบุัน

คือการใช้สารเคมีมาใช้ดักจับก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์เช่นกระบวนการดูดซับซึ่งเป็นวิธีที่เหมาะกับ
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ระบบที่เป็นก๊าซและของเหลว โดยไม่เหมาะกับกระบวนการแบบก๊าซและของแข็ง ดังนั ้นจึงได้

ทำการศึกษาการประยุกต์ใช้เทคนิคการรวมความร้อนและมวลสารผ่านระบบเครือข่ายเครื ่อง

แลกเปลี่ยนความร้อน ผลการศึกษาพบว่าวิธีการรวมความร้อนมีบทบาทสำคัญอย่างยิ่งในการพัฒนา

ระบบในอุตสาหกรรมเนื่องจากเป็นการลดใช้พลังงานและใช้วัสดุน้อยที่สุด 

 

3.7กระบวนการศึกษาความค ้มค าทา  ศรษ ศาสตร  

 ราคาของผลิตภัณฑ์ที่ได้รับจากการกลั่นแยกน้ำมันดิบโดยใช้หอลั่นแบบบรรยากาศได้แก่ ก๊าซ 

ก๊าซโซลีน แนฟทา เคโรซีน และดีเซล ได้รัถูกเสนองานวิจัยของ Lluvia [68] เพื่อทำการคิดค่าความ

คุ้มค่าจากการออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน (Heat Exchanger Network) เนื่องจาก

หอกลั่นน้ำมันดิบใช้พลังงานสูง การรวมความร้อนสามารถช่วยให้ประหยัดต้นทุนลงได้ 

 Jones และคณะ [69] ทำการศึกษาความคุ้มค่าทางเศรษฐศาสตร์ของกระบวนการผลิตน้ำมัน

ดีเซลและก๊าซโซลีนจากกระบวนการไพไรซิสชีวมวลร่วมกับกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมัน

ชีวภาพและกระบวนการสลายพันธะของน้ำมันชีวภาพ โดยได้มีการศึกษาวิธีการคิดค่าใช้จ่ายในการ

ลงทุนได้แก่ ราคาอุปกรณ์ ค่าใช้จ่ายในการจัดซื ้อและติดตั้งอุปกรณ์ ค่าใช้จ่ายทางอ้อม รวมถึง

ค่าใช้จ่ายในการดำเนินงาน โดยมีการประเมินมูลค่าปัจจุบันสุทธิประกอบการตัดสิน ผลการศึกษา

พบว่ามูลค่าปัจจุบันสุทธิมีค่าเป็นบวกและกระบวนการมีผลตอบแทนทางเศรษฐศาสตร์ที่น่าทำการ

ลงทุน 

 Wright และคณะ [70] ศึกษาความคุ้มค่าทางเศรษฐศาสตร์ของแบบจำลองกระบวนการ

กระบวนการไพโรไลซิสซังข้าวโพดร่วมกับกระบวนการปรับปรุงคุณน้ำมันชีวภาพ ที่อัตราการป้อนเข้า

กระบวนการที่ 2,000 ตันต่อวัน เพื่อผลิตเชื้อเพลิงแนฟทาและเชื้อเพลิงดีเซล โดยมีการวิเคราะห์เงิน

ลงทุนจาก 5 ส่วนหลักจากแบบจำลองกระบวนการได้แก่ กระบวนการไล่ความชื้น กระบวนการไพ

โรไลซิส กระบวนการกำจัดของแข็ง กระบวนการผลิตความร้อน และกระบวนการปรับปรุงคุณภาพ

น้ำมันชีวภาพ ผลการศึกษาพบว่ากระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพมีการใช้เงินลงทุนสูงสุด

เมื่อเทียบกับกระบวนการอื่น เนื่องจากมีการซื้อก๊าซไฮโดรเจนซึ่งเป็นตัวทำปฏิกิริยาของกระบวนการ

ปรับปรุงชีวภาพจากภายนอกกระบวนการ ดังนั้นหากกระบวนการที่ศึกษาสามารถลดค่าใช้จ่ายในการ

ซื้อก๊าซไฮโดรเจนบริสุทธิ์ลงได้ก็ช่วยให้เพิ่มกำไรที่ให้กับกระบวนการที่ศึกษา 
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บทที่ 4 

กระบวนการ, แบบ ำล   และการวิ คราะห สมรร นะ 

4.1 วัต   ิบ (Materials) 

4.1.1 วัส   หล  ทิ   ากปาล มน ำมัน 

ของเสียที่ได้เกิดจากโรงงานสกัดน้ำมันปาล์ม ได้แก่ ทะลายปาล์ม กะลาปาล์ม ใยปาล์ม กาก

ปาล์ม และเมล็ดในปาล์ม แสดงดังรูปที่ 4.1 

 

 

รูปที ่4.1. วัสดุเหลือทิ้งจากกระบวนการสกัดน้ำมันปาล์ม [71] 
 

ของเสียที่เกิดจากกระบวนการจัดการสวนปาล์มได้แก่ ใบปาล์ม ก้านใบปาล์ม ทางใบปาล์ม

และลำต้นปาล์ม แสดงดังรูปที่ 4.2 

 
 

รูปที ่4.2 วัสดุเหลือทิ้งจากสวนปาล์ม [71] 
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จะเห็นได้วัสดุเหลือทิ้งจากปาล์มน้ำมันที่สามารถนำไปใช้ประโยชน์มาจาก 2 แหล่งหลักคือ

จากโรงงานสกัดน้ำมันปาล์มและจากการดูแลสวนปาล์ม ปัจจุบันของเสียที่เกิดขึ้นเหล่านี้ได้รับความ

สนใจในการศึกษาเพื่อเพิ่มมูลค่าให้กับวัสดุเหลือทิ้งจากปาล์มน้ำมันและเพื่อลดปริมาณของเสี ยที่

เกิดข้ึน การนำของเสียที่เกิดข้ึนไปใช้ประโยชน์แสดงดังแผนภาพรูปที่ 4.3 

        

                      

       

           

          

           

          

         

       

        

            

                 

          

          

                     

           

      

    

      

            

             

           

แหล  ท่ีมา วัต   หล  ทิ  ข  ปาล มน  ามัน การน า ปใ ้ประ   น 

 

 

รูปที ่4.3 แผนภาพแสดงการใช้ประโยชน์จากวัสดุเหลือทิ้งของปาล์มน้ำมัน 
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 เมื่อพิจารณาความเป็นไปได้ของการเกิดวัสดุเหลือทิ้งของปาล์มน้ำมันจากทั้ง 2 แหล่ง พบว่า

จะเกิดในช่วงเวลาที่ต่างกัน กล่าวคือของเสียที่เกิดจากการจัดการสวนปาล์มมาจากการตัดแต่งทางใบ

จะทำในช่วงที่มีผลผลิตต่ำ ส่วนการเก็บเกี่ยวทะลายปาล์มน้ำมันสดจะทำในตอนที่ปาล์มให้ผลผลติสูง 

อีกท้ังของเสียที่เกิดจากการจัดการสวนปาล์มเองจะถูกใช้เป็นปุ๋ยและอาหารสัตว์ทั้งหมด 

4.1.2 การ ล  กวัส   หล  ทิ   ากปาล มน ำมัน 

หลักในการพิจารณาเลือกส่วนของวัสดุเหลือทิ้งของปาล์มน้ำมันสามารถพิจารณา 4 ปัจจัย

หลักได้แก่ 

1.ศักยภาพในการใช้งาน  

โดยจะเลือกกลุ่มของวัสดุเหลือของปาล์มน้ำมันที่มาจากโรงสกัดปาล์ม เนื่องจากกลุ่มนี้วัสดุ

กลุ่มนี้มีปริมาณมากพอที่จะนำไปใช้ประโยชน์ต่อได้ตลอดปี ส่วนกลุ่มที่มาจากสวนปาล์มนั้นโดยสว่น

ใหญ่เกษตรกรจะนำไปใช้ในการทำปุ๋ย บำรุงดิน และปกคลุมหน้าดินเพื่อให้ดินมีความชื้น นอกจากนี้

ยังนำไปใช้เป็นอาหารสัตว์  อีกทั้งวัสดุเหลือทิ้งจากสวนปาล์มนั้นมีปริมาณที่ไม่สม่ำเสมอ กล่าวคือต้น

ของปาล์มต้องใช้เวลา 25-30 ปีถึงจะนำมาใช้ประโยชน์ได้ และการตัดแต่งทางใบก็มีช่วงเวลาในการ

ตัดไม่สามารถท่ีจะตัดได้อย่างสม่ำเสมอ 

2.เลือกนำส่วนที่มีการนำไปใช้ประโยชน์แต่ส่งผลเสียต่อสิ่งแวดล้อม 

ปัจจุบันวัสดุเหลือทิ้งของน้ำมันปาล์มมีการนำไปใช้ประโยชน์มากขึ้น แต่ก็มีการนำไปใช้บาง

ด้านที่ส่งผลต่อการปลดปล่อยก๊าซเรือนกระจก (Greenhouse gas, GHG) ซึ่งเป็นสาเหตุที่ทำให้เกิด

สภาวะโลกร้อน (Global Warming) ได้แก่ การนำส่วนของ ทะลายปาล์ม กะลาปาล์ม ใยปาล์มและ

กากปาล์ม ไปใช้เผาเพื่อใช้เป็นเชื้อเพลิง  ดังนั้นการเผาไหม้จะเกิดการปลดปล่อยก๊าซเรือนกระจก 

ได้แก่ ก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ และก๊าซอื่น ๆที่เป็นมลพิษทางอากาศได้แก่ สารประกอบซัลเฟอร์

ออกไซด์ (SOx) และสารประกอบไนโตรเจนออกไซด์ (NOx) เป็นต้น  โดยหากนำวัสดุเหลือทิ้งทาง

การเกษตรของปาล์มน้ำมันกลุ่มนี้มาเข้าสู่กระบวนการไพโรไลซิสร่ วมกับกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน

และกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจน (Pyrolysis Integrated with 

Gasification and Hydrotreating process) ก็จะช่วยลดการปลดปล่อยก๊าซเรือนกระจกได้และยังได้

พลังงานทดแทนกลับมาแทน  
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3.ต้องการเพิ่มมูลค่า (Value-added) ให้กับวัสดุเหลือทิ้งของปาล์มน้ำมัน 

จากวิธีการใช้ประโยชน์ในปัจจุบันเช่น การนำทะลายปาล์มไปคลุมผิวดิน การนำกากปาล์มไป

เพาะเห็ดฟาง หรือการนำกะลาปาล์มไปทำถ่านหรือโรยถนนนั้น ยังสามารถเพ่ิมมูลค่าให้กับวัสดุเหลือ

ทิ้งจากปาล์มน้ำมันเหล่านี้ได้อีกโดยการนำมาเข้าสู่กระบวนการไพโรไลซิสรวมกับกระบวนการแก๊สซิฟิ

เคชันและกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจน (Pyrolysis Integrated with 

Gasification and Hydrotreating process) เพ่ือให้ได้พลังงานเชื้อเพลิงทดแทนได้แก่ น้ำมันชีวภาพ 

ถ่านชาร์ และพลังงานไฮโดรเจนออกมา เป็นการสร้างมูลค่าท่ีสูงขึ้นให้กับวัสดุเหลือทิ้งของปาล์มน้ำมัน 

4.ไม่กระทบต่อการนำไปใช้เพื่อการบริโภค  

วัสดุเหลือทิ้งของปาล์มน้ำมันที่จะนำมาศึกษานั้นต้องไม่กระทบต่อห่วงโซ่อาหารทั้งของมนุษย์

และของสัตว์ เช่น ทางใบปาล์มที่เกษตรกรนำมาใช้เลี้ยงสัตว์เคี้ยวเอื้อง อาทิ โค วัว ควาย ม้า แพะ 

เป็นต้น ดังนั้นหากนำทางใบปาล์มมาผลิตพลังงานเชื้อเพลิงทดแทนก็จะส่งผลต่อห่วงโซ่อาหารของ

สัตว์และจะกระทบต่อมนุษย์เป็นลำดับถัดมา 

จากการพิจารณาถึงปัจจัยหลัก 4 ปัจจัยข้างต้นพบว่าวัสดุเหลือทิ้งของปาล์มน้ำมันที่สามารถ

นำมาศึกษาในงานวิจัยได้แก่ ทะลายปาล์ม กะลาปาล์ม และใยปาล์ม แต่เนื่องจากกระบวนการที่สนใจ

ศึกษาเป็นการใช้กระบวนการเปลี่ยนแปลงทางความร้อน (Thermal conversion) ในการเปลี่ยนวัสดุ

เหลือทิ้งของปาล์มน้ำมันไปเป็นพลังงานเชื้อเพลิงทดแทนได้แก่ น้ำมันชีวภาพ ถ่านชีวภาพ และ

ไฮโดรเจน โดยผ่านกระบวนการไพโรไลซิส และกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันเป็นหลัก ดังนั้นจำเป็นต้อง

พิจารณาคุณสมบัติที่เหมาะสมในการเลือกเป็นวัตถุดิบของกระบวนการที่จะศึกษา [25] โดยหลักในการ

พิจารณาเพิ่มสำหรับทะลายปาล์ม กะลาปาล์ม และใยปาล์ม คือ  

1.การวิเคราะห์องค์ประกอบของวัสดุ 

ทะลายปาล์มที่มีองค์ประกอบเป็นโฮโลเซลลูโลส (holocellulose) ซึ่งประกอบด้วยเซลลูโลส 

(Cellulose) และเฮมิเซลลูโลส (hemicellulose) ในขณะที่กะลาปาล์มมีองค์ประกอบส่วนใหญ่เป็น

ลิกนิน (Lignin) ซึ่งสลายตัวได้ในอุณหภูมิที่สูงกว่า 

2.การวิเคราะห์องประกอบของธาตุด้วยวิธีการวิเคราะห์แบบละเอียด (Ultimate analysis) 

กะลาปาล์มมีจำนวนคาร์บอนมากสุดซึ่งเหมาะกับการนำไปใช้เป็นพลังงานเชื้อเพลิงทดแทน 

รองลงมาคือทะลายปาล์มและใยปาล์มตามลำดับ 
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3.การวิเคราะห์ค่า Fuel index สำหรับประเมินความสามารถในการเผาไหม้ 

จากการวิเคราะห์พบว่ากะลาปาล์มมีค่ามากสุดรองลงมาคือใยปาล์มและทะลายปาล์ม  

4. การวิเคราะห์องค์ประกอบธาตุหลักโดยใช้เครื ่องมือ Inductively coupled plasma atomic 

emission spectroscopy (ICP-AES) 

ทะลายปาล์มมีพวกโลหะอัลคาไลน์ได้แก่ แคลเซียม (Ca) และโพแทสเซียม (K) มากสุด

รองลงมาคือใยปาล์ม และกะลาปาล์มมีน้อยสุด การที่มีโลหะอัลคาไลน์มากอาจจะส่งผลให้เกิดตะกรัน

ที ่เคลือบตามผนัง (Slagging) และตะกรันที ่เคลือบตามท่อ (Fouling) ในเตาแก๊สซิไฟเออร์ของ

กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันได้ส่งผลให้ประสิทธิภาพของเตาต่ำลง  

5.การวิเคราะห์ปริมาณคลอไรด์ (Chloride) 

กะลาปาล์มมีค่าคลอไรด์น้อยสุดโดยทะลายปาล์มมีค่ามากสุดรองลงมาใยปาล์ม การที่มีค่า

คลอไรด์มากแสดงถึงความเป็นพิษจากการเผาวัสดุแต่ละประเภท 

6.การศึกษาอุณหภูมิการหลอมของเถ้า 

ทะลายปาล์มมีค่ามากรองลงมาคือใยปาล์มและกะลาปาล์ม แสดงให้เห็นว่าเถ้าที่เกิดจาก

ทะลายปาล์มจะหลอมตัวได้ท่ีอุณหภูมิต่ำว่าของวัสดุชีวมวลที่เหลือ 

ดังนั้นจากการพิจารณาคุณสมบัติต่าง ๆของของวัสดุชีวมวลเหลือทิ้งของปาล์มน้ำมันพบว่า

ทะลายปาล์ม มีคุณสมบัติที่ดีกว่าใยปาล์มและกะลาปาล์ม ในด้านองค์ประกอบของเนื้อวัสดุ จำนวน

คาร์บอนและการดำเนินการของกระบวนการเกิดปัญหาน้อยกว่ากะลาปาล์มเนื่องจากมีโลหะอัล

คาไลน์ปริมาณน้อยกว่าอีกทั้งยังมีค่าความสามารถในการเผาไหม้  (Fuel index) ที่มากสุด งานวิจัยนี้

จึงเลือกใช้ทะลายปาล์มเป็นวัตถุดิบตั้งต้นของกระบวนการการผลิตพลังงานเชื้อเพลิงทดแทนซึ่งได้แก่ 

น้ำมันชีวภาพ ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจน 
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รูปที ่4.4 แผนภาพแสดงการเลือกวัสดุเหลือทิ้งของปาล์มน้ำมันสำหรับการศึกษาในงานวิจัย 
 

4.2 การ  กแบบกระบวนการศึกษา (Superstructure) 

ต ้องการสร ้ างโมเดลสำหร ับ Superstructure จากการศ ึกษาสภาวะท ี ่ เหมาะสม 

(optimization) สำหรับกระบวนการผลิตที่หลากหลาย (Multi-product)  ได้แก่ น้ำมันเชื้อเพลิง

ชีวภาพที่ประกอบด้วยสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจน จากทะลายปาล์มซึ่ง

        

                      

       

           

          

           

          

         

       

        

            

                 

          

          

                     

           

      

    

      

            

             

           

แหล  ท่ีมา วัต   หล  ทิ  ข  ปาล มน  ามัน การน า ปใ ้ประ   น 
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เป็นเศษวัสดุเหลือทิ้งชีวมวลของปาล์มน้ำมันจากโรงงานสกัดน้ำมันปาล์ม สาเหตุที่สนใจทะลายปาล์ม

นั้นเนื่องจากไม่ใช่วัตถุดิบที่ใช้สำหรับอุตสาหกรรมอาหาร และเครื่องสำอาง ทำให้การแข่งขันทาง

อุตสาหกรรมไม่สูงและเพื่อลดความเสี่ยงในการลงทุน ทะลายปาล์มเหมาะที่จะเป็นวัตถุดิ บที่ใช้ใน

การศึกษาเนื่องจากมีปริมาณมาก เก็บได้ง่ายเนื่องจากเป็นของชีวมวลที่เป็นของแข็ง ให้ปริมาณ

ผลิตภัณฑ์ที่สูงและเป็นการเพิ่มมูลค่าให้กับวัสดุเหลือทิ้งของปาล์มน้ำมัน  วัตถุประสงค์ของการทำ 

Superstructure เพ่ือรวบรวมหน่วยการผลิตทั้งหมดของกระบวนการผลิตพลังงานเชื้อเพลิงชีวภาพที่

สนใจศึกษาซึ่งประกอบด้วย กระบวนปรับปรุงคุณภาพวัตถุดิบเบื้องต้น (Feed pretreatment ) 

กระบวนการไพโรไลซิส (Pyrolysis) กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน (Gasification) กระบวนการวอเตอร์

แก ๊สช ิฟต ์  (Water gas shift) กระบวนการการด ูดซ ับแบบสล ับความด ัน (Pressure Swing 

Adsorption) กระบวนการเผาไหม้ (Combustion) กระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพโดย

ใช้ไฮโดรเจน (Hydrotreating) และกระบวนการแยกผลิตภัณฑ์ด้วยวิธีการกลั ่นแบบบรรยากาศ 

(Atmospheric distillation process) เพื่อนำเสนอเส้นทางที่มีศักยภาพในการเปลี่ยนทะลายปาล์ม

ไปเป็นสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจน 

 จากความหลากหลายของเทคโนโลยีในการผลิตน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพ ถ่านชาร์ และก๊าซ

ไฮโดรเจน สุดท้ายงานวิจัยนี้จะนำเสนอ Superstructure ที่สามารถผลิตผลิตภัณฑ์เชื้อเพลิงชีวภาพ

ได้หลากหลาย กล่าวคือสามารถผลิตได้ทั้งน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพ ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจน 

การออกแบบกระบวนการเปลี่ยนทะลายปาล์มไปเป็นพลังงานเชื้อเพลิงทดแทน แสดง

ขั้นตอนในการออกแบบกระบวนการที่ศึกษาท้ังหมด 7 ขั้นตอนดังรูปที่ 4.5
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รูปที่ 4.5 แสดงขั้นตอนในการออกแบบกระบวนการที่ต้องการศึกษา 
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ขั นต นที่ 1 การระบ ปัญหา 

ต้องการศ ึกษา superstructure ท ี ่ม ีหลายว ิธ ี ในการผลิตน ้ำม ันเช ื ้อเพล ิงช ีวภาพที่

ประกอบด้วยสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจน โดยกระบวนการที่เกี่ยวข้อง

ได้แก่ กระบวนปรับปรุงคุณภาพวัตถุดิบเบื้องต้น (Feed pretreatment ) กระบวนการไพโรไลซิส 

(Pyrolysis) กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน (Gasification) กระบวนการวอเตอร์แก๊สชิฟต์ (Water gas 

shift) กระบวนการการดูดซับแบบสลับความดัน (Pressure Swing Adsorption) กระบวนการเผา

ไหม้ (Combustion) กระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพโดยใช้ไฮโดรเจน (Hydrotreating) 

และกระบวนการแยกผลิตภัณฑ์ด้วยหอกลั่นแบบบรรยากาศ (Atmospheric distillation) เป็นต้น 

ปัญหาคือต้องการหาเส้นทางกระบวนการผลิตและสภาวะที่เหมาะสมของแต่ละกระบวนการผลิตที่

เหมาะสมกับการน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพ และก๊าซไฮโดรเจน โดยมีการใช้เงื่อนไขเพื่อได้ผลิตภัณฑ์ที่

สนใจศึกษาสูงสุด และลดการสูญเสียพลังงานในกระบวนการผลิต 

ขั นต นที่ 2 ศึกษา านวิ ั และหาข้ ม ล 

ในขั้นตอนนี้เป็นการค้นคว้าหาข้อมูลจากฐานข้อมูลและจากงานวิจัยที่ได้มีการตีพิมพ์ โดย

ข้อมูลที่ศึกษาได้แก่ ข้อมูลของวัตถุดิบ ผลิตภัณฑ์หลักและผลิตภัณฑ์ข้างเคียงที่ได้รับ กระบวนการ

เปลี่ยนชีวมวลไปเป็นพลังงาน ปฏิกิริยาที่เกิดในกระบวนการ ค่าคอนเวอร์ชั่น (conversion) ราคารับ

ซื้อวัตถุดิบ ราคาขายผลิตภัณฑ์และสภาวะในการดำเนินการ โดยข้อมูลทั้งหมดที่ได้ศึกษาจะถูกนำไป

สร้างเป็น Superstructure ในขั้นตอนที่ 3 

ขั นต นที่ 3 สร้า  Superstructure  ากข้ ม ลที่ศึกษา 

นำข้อมูลที่ศึกษาจากขั้นตอนที่ 2 มาสร้างเป็น Superstructure โดยมีรายละเอียดที่สำคัญ

ดังนี้ 

3.1 ระบุวัตถุดิบที่ใช้และผลิตภัณฑ์ทั้งหมดท่ีเกิดข้ึนจากกระบวนการที่ศึกษา 

3.2 ระบุหน่วยการผลิตที่เกิดขึ้นทั้งหมดในกระบวนการ 

3.3 สร้างเส้นทางของการผลิตน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพ ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจน ที่เป็นไป

ได้ทั้งหมดลงใน Superstructure 
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ขั นต นที่ 4 หาทา  ล  กสำหรับกับบวนการ 

จาก Superstructure ที่สร้างขึ้นในขั้นตอนที่ 3 จะเห็นได้ว่ามีหลายเส้นทางที่สามารถผลิต

น้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพ ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจน ซึ่งเป็นผลิตภัณฑ์ที่สนใจ ดังนั้นจะต้องทำการหา

ทางเลือกในการลดกระบวนการที่ใช้ โดยมีวิธีดังนี้ 

4.1 พิจารณากระบวนการที่เหมาะสำหรับการผลิตเชื้อพลิงทดแทนจากทะลายปาล์ม 

4.2 พิจารณากระบวนการที่เหมาะสมสำหรับกระบวนการผลิตน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพ ถ่าน

ชาร์ และก๊าซไฮโดรเจน เท่านั้น 

4.3 ลดจำนวนกระบวนการที่ไม่เกี่ยวข้องโดยยึดกระบวนการที่มีความยืดหยุ่นที่สามารถที่

ผลิตพลังเชื้อเพลิงชีวภาพได้หลากหลาย (Multi-product) ของผลิตภัณฑ์ที่สนใจศึกษาได้ 

4.4 พิจารณาข้อจำกัดของแต่ละกระบวนเพื่อเลือกกระบวนการที่เหมาะในการออกแบบ

กระบวนการผลิต 

 
รูปที่ 4.7 สร้างเส้นทางที่เลือกศึกษาของกระบวนการผลิตน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพ ถ่านชาร์ และแก๊ส

ไฮโดรเจน 
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ขั นต นที่ 5 การสร้า แบบ ำล  กระบวนการ   ใ ้ ปรแกรม Aspen plus 

ในขั ้นตอนนี้จะเป็นการนำกระบวนการที ่ได้ศึกษาจากขั ้นตอนที่4 มาสร้างแบบจำลอง

กระบวนการลงในโปรแกรม Aspen plus เพื่อศึกษาปัจจัยต่าง ๆที่มีผลต่อปริมาณผลิตภัณฑ์ที่ได้รับ 

โดยมีการพิจารณาในแต่ละกระบวนการหลักดังนี้ 

1.กระบวนการไพโรไลซิส 

วิเคราะห์ความอ่อนไหว (Sensitivity Analysis) ของอุณหภูมิของกระบวนการทีมีผลต่อ

ปริมาณผลิตภัณฑ์ที่ได้รับ ได้แก่ น้ำมันชีวภาพ ถ่านชาร์ และก๊าซไม่กลั่นตัว และเลือกสภาวะที่

เหมาะสม (Optimization) ในการผลิตน้ำมันชีวภาพที่มากท่ีสุด 

2.กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน 

วิเคราะห์ความอ่อนไหว (Sensitivity Analysis) ของปัจจัยที่สำคัญที่ส่งผลต่อปริมาณและ

ประเภทของแกก๊าซสังเคราะห์ที่ได้รับ (Syngas) ได้แก่ อุณหภูมิและปริมาณไอน้ำที่ใช้ทำปฏิกิริยา 

เป็นต้น  

3.กระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์ 

วิเคราะห์ความอ่อนไหว (Sensitivity Analysis) ของปัจจัยที่สำคัญที่ส่งผลต่อการเกิดก๊าซ

ไฮโดรเจนจากการใช้ก๊าซสังเคราะห์ที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิสทำปฏิกิริยากับน้ำ ได้แก่ อุณหภูมิ 

ปริมาณไอน้ำและความร้อนของไอน้ำที่ป้อนเข้าระบบ เป็นต้น  

4.กระบวนการเผาไหม้ 

วิเคราะห์ความอ่อนไหว (Sensitivity Analysis) ของปัจจัยที่สำคัญที่ส่งผลต่อค่าความร้อนที่

ได้รับจากการเผาไหม้ก๊าซ (Off Gas) ที่ได้จากกระบวนการดูดซับแบบสลับความดันหลังจากที่แยก

ไฮโดรเจนบริสุทธิ์ออกแล้ว ได้แก่ อุณหภูมิ เป็นต้น  

5.กระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจน 

วิเคราะห์ปริมาณไฮโดรเจนที่ต้องใช้ในการปรับปรุงคุณภาพของน้ำมันชีวภาพเพื่อกำจัดสาร 

อนินทรีย์ได้แก่น้ำออกจากตัวน้ำมันชีวภาพ และประเมินศักยภาพในส่วนของ สัดส่วนของสารอินทรีย์ 

(Organics fraction) สำหรับเป็นวัตถุดิบตั ้งต้นของกระบวนการแยกผลิตภัณฑ์โดยหอกลั่นแบบ

บรรยากาศ และสัดส่วนของสารอินทรีย์ (Aqueous fraction) สำหรับเป็นวัตถุดิบตั ้งต้นของ

กระบวนการใช้น้ำได้แก่ กระบวนการปฏิรูปด้วยไอน้ำ กระบวนการใช้ไอน้ำไปปั่นเทอไบน์เพื่อผลิต

ไฟฟ้า เป็นต้น 
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6.กระบวนการแยกผลิตภัณฑ์ด้วยหอกลั่นบรรยากาศ 

วิเคราะห์ค่า Reflux ratio และจำนวน Stage ที่ส่งผลต่อความบริสุทธิ์ของผลิตภัณฑ์ที่ได้รับ

ทั้ง 5 ประเภทได้แก่ ก๊าซ ก๊าซโซลีน แนฟทา เคโรซีน และเบนซิน เป็นต้น 

ขั นต นที่ 6 การสร้า ระบบ คร  ข า  คร ่  แลก ปลี่ นความร้ น (Heat integration)    ใ ้

 ปรแกรม Aspen Energy Analyzer 

หลังจากท่ีได้แบบจำลองกระบวนการที่สร้างข้ึนจากข้ันตอนที่ 5 แล้ว การดำเนินในสภาวะที่ดี

ที่สุดที่สามารถให้ผลผลิตน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพ และก๊าซไฮโดรเจนได้มากที่สุดจะถูกนำมาศึกษาใน

การออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน (Heat Exchanger Network) เพื่อให้เกิดการ

แลกเปลี่ยนความร้อนระหว่างกระแสน้ำร้อน (Hot stream) และกระแสน้ำเย็นมากที่สุด โดยใช้

หลักการวิเคราะห์พินช์ (Pinch analysis) ส่งผลให้ใช้พลังงานจากกระแสสาธารณูปโภค (Utility) 

น้อยที ่สุด เพื ่อเป็นการประหยัดพลังงานที่ใช้ในระบบ นอกจากนี้ย ังสามารถหาจำนวนเครื ่อง

แลกเปลี่ยนความร้อนน้อยที่สุดของกระบวนการเพ่ือลดค่าใช้จ่ายในการลงทุน 

ขั นต นที่ 7 การประ มิน ลต บแทนทา  ศรษ ศาสตร   

หลังจากที่ทราบกระบวนการในการผลิต น้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพที่ประกอบด้วยสารไฮดดร

คาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจน อีกทั้งยังทราบจำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่ต้องใช้ใน

กระบวนการจากขั้นตอนที่ 6แล้ว ในขั้นนี้จะเป็นการศึกษาการประเมินราคาในการจัดตั้งโรงงานโดย

การวิเคราะห์าราคาค่าอุปกรณ์ต่าง ๆที่ใช้ในระบบ ค่าใช้จ่ายอื่น ๆที่เกี่ยวข้อง และรายรับจากการ

จำหน่ายผลิตภัณฑ์ที่ได้จากกระบวนการ เพ่ือนำไปคำนวณหาความคุ้มค่าในการลงทุนในลำดับถัดไป 

 

 

 

 

4.3 แบบ ำล  ข  กระบวนการสำหรับ ปลี่ นทะลา ปาล ม ป ป็น       ลิ  ีว า     ปรแกรม 

Aspen Plus 

 วัสดุเหลือทิ้งทะลายปาล์มที่ได้จากกระบวนการสลัดน้ำมันปาล์มถูกนำมาพิจารณาเพื่อเพ่ิม

มูลค่าโดยการเปลี ่ยนไปเป็นพลังงานทดแทนเชื้อเพลิงชีวภาพที่หลากหลายผ่านแบบจำลองของ
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กระบวนการที่ต้องการศึกษาซึ่งถูกสร้างขึ้นจากการใช้โปรแกรมแอสเพน พลัส เวอร์ชัน 10 (Aspen 

Plus v.10) โดยแบบจำลองของกระบวนการสามารถแบ่งออกเป็น 4 ส่วนหลักได้แก่ 

1) ส่วนการผลิตน้ำมันชีวภาพ ก๊าซไม่กลั่นตัว และถ่านชาร์ ประกอบด้วย 

1.1 กระบวนการปรับปรุงคุณภาพวัตถุดิบเบื้องต้น (Feed pretreatment) 

1.2 กระบวนการไพโรไลซิส (Pyrolysis process) 

2) ส่วนการผลิตก๊าซไฮโดรเจน  

2.1 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน (Gasification process) 

2.2 กระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์ (Water gas shift process) 

2.3 กระบวนการดูดซับแบบสลับความดัน (Pressure swing adsorption process) 

3) ส่วนการผลิตความร้อน (Heat generation) 

3.1 กระบวนการเผาไหม้ (Combustion process) 

4) ส่วนของไบโอรีไฟเนอรี่ (ฺBiorefinery) 

4.1 กระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจน (Hydrotreating process) 

4.2 กระบวนการแยกผลิตภัณฑ์โดยหอกลั่นแบบบรรยากาศ (Atmospheric distillation 

process) 

 

โดยทั้ง 4 ส่วนหลักประกอบด้วย 8 กระบวนการย่อยซึ่งถูกออกแบบให้ดำเนินการแบบ

สอดคล้องต่อเนื ่องกันสำหรับการผลิตเชื ้อเพลิงทดแทนชีวภาพ กล่าวคือผลิตภัณฑ์หลัก (Main 

product) และผลิตภัณฑ์ข้างเคียง (By-product) ที่ได้จากของแต่ละกระบวนการจะถูกส่งเข้าไปอีก

กระบวนการเพ่ือให้ได้เชื้อเพลิงชีวภาพทีม่ีปริมาณและคุณภาพมากที่สุด ดังรูป 4.8
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สำหรับงานวิจัยนี้สนใจนำทะลายปาล์มที่ได้จากโรงงานหีบปาล์มซึ่งเป็นวัสดุประเภทลิกโน

เซลลูโลส (Lignocellulose) โดยมีอัตราการป้อนเข้าสู่กระบวนการที่ 8 ตันต่อชั่วโมงอ้างอิงจาก

โรงงานระดับเชิงพาณิชย์ (Commercial Scale) ของบริษัท Dynamotive [72] ที่ประเทศแคนาดา 

ซึ่งเป็นบริษัทที่ได้จดสิทธิบัตรสำหรับกระบวนการผลิตน้ำมันชีวภาพ (Bio-oil) ด้วยเทคโนโลยีไพโรไล

ซิสแบบไว (Fast pyrolysis) โดยมีอัตราการป้อนชีวมวลสูงสุดที่ 200 ตันต่อวัน แสดงดังรูปที่ 4.9 

 
รูปที่ 4.9 โรงงานผลิตไบโอออยล์ของบริษัท Dynamotive(56) 

 

 สำหรับการวิเคราะห์คุณสมบัติสำคัญของทะลายปาล์มสามารถใช้วิธีวิเคราะห์ได้แก่ การ

วิเคราะห์เชิงปริมาณ (Proximate analysis )  ประกอบไปด้วยการวิเคราะห์หาความชื้น (moisture) 

เถ้า (ash) ไอระเหย (volatile matter) และคาร์บอนคงตัว (fixed carbon) การวิเคราะห์แบบ

ละเอียด (Ultimate Analysis) เพื่อหาปริมาณธาตุ ได้แก่ คาร์บอน (C) ไฮโดรเจน (H) ไนโตรเจน (N) 

ซัลเฟอร์ (S) และออกซิเจน (O)  นอกจากนี้ยังมีการวิเคราะห์ทางชีวเคมี (Biochemical analysis) 

เพื่อบอกสัดส่วนชอง เซลลูโลส (Cellulose) เฮมิเซลลูโลส (Hemicellulose) และลิกนิน (Lignin) 
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โดยค่าการวิเคราะห์จากวิธีดังกล่าวที่นำมาใช้ในศึกษาในการสร้างแบบจำลองกระบวนการแสดงดัง

ตารางที่ 4.1 

ตารางที่ 4.1 คุณสมบัติที่สำคัญของทะลายปาล์มที่ใช้ในการศึกษา [50] 

 

การวิ คราะห ค  สมบัติ       ร้  ละ   มวล 

การวิเคราะห์เชิงปริมาณ (Proximate analysis )       

  ความชื้น (Moisture)     7.95 

  เถ้า (ash)       5.36 

  ไอระเหย (volatile matter)     83.86 

  คาร์บอนคงตัว (fixed carbon)   10.78 

การวิเคราะห์ทางชีวภาพ (Biochemical analysis)     

  เซลลูโลส (Cellulose)     59.7 

  เฮมิเซลลูโลส (Hemi-cellulose)   22.1 

  ลิกนิน (Lignin)       18.1 

การวิเคราะห์แบบแยกธาตุ (Ultimate Analysis)      

  คาร์บอน (C)        49.07 

  ไฮโดรเจน (H)        6.48 

  ไนโตรเจน (N)        0.7 

  ซัลเฟอร์ (S)        <0.1 

  ออกซิเจน (O)         38.29 
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โดยทั่วไปทะลายปาล์มที่ได้จากกระบวนสกัดปาล์มน้ำมันนั้นจะมีความชื้นสูงกว่าทะลาย

ปาล์มสดที่เก็บจากต้นปาล์ม เนื่องจากในกระบวนการผลิตน้ำมันปาล์มนั้นจะมีข้ันตอนที่เรียกว่า “การ

อบทะลายด้วยไอน้ำ (Sterilization)” [23] เป็นการนำทะลายปาล์มสดที่มีผลปาล์มไปอบไอน้ำที่

อุณหภูมิ 130 ถึง 135 องศาเซลเซียส และใช้ความดันในช่วง 2.5 ถึง 3 บาร์ โดยใช้ระยะเวลา 50 ถึง 

75 นาที ประโยชน์จากการอบทะลายด้วยไอน้ำจะช่วยหยุดปฏิกิริยาไลโปไลซีส (Lipolysis reaction)  

ที่ก่อให้เกิดกรดไขมันอิสระในผลปาล์มและยังช่วยให้ผลปาล์มอ่อนนุ่มหลุดจากข้ัวผลได้ง่าย นอกจากนี้

ทะลายปาล์มที่ได้จากกระบวนการยังมีขนาดที่ใหญ่ โดยมีความยาวมากกว่า 30 เซนติเมตร  [73] ดัง

รูปที่ 4.10 ดังนั้นก่อนการนำทะลายปาล์มไปใช้ประโยชน์ต้องมีการไล่ความชื้นออกและลดขนาด

ทะลายปาล์มก่อน เพ่ือให้เหมาะสมในการนำไปใช้ประโยชน์ต่อไป 

 

 
 

 
รูปที่  4.10 การวัดเทียบขนาดความยาวของทะลายปาล์ม [73] 
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4.3.1 แบบ ำล  กระบวนการปรับปร  ค   า วัต   ิบ บ    ต้น (Feed pretreatment) 
 

 

 

รูปที่ 4.11 แบบจำลองกะบวนการปรับปรุงคุณภาพวัตถุดิบด้วยโปรแกรมแอสเพน พลัส 

วัตถุประสงค์สำหรับกระบวนการปรับปรุงคุณภาพวัตถุดิบคือ กำจัดความชื้นที่มีอยู่ในทะลาย

ปาล์มและลดขนาดของทะลายปาล์มให้มีขนาดเล็กลง การนำทะลายปาล์มที ่มีความชื้นสูงเช้าสู่

กระบวนการไพโรไลซิสจะทำให้ได้รับผลิตภัณฑ์ก๊าซที่ไม่กลั่นตัวที่มีค่าความร้อนต่ำ และน้ำมันชีวภาพ

มีองค์ประกอบของออกซิเจนมากซึ่งส่งผลให้น้ำมันชีวภาพที่ได้รับมีคุณภาพลดลง นอกจากนี้ทะลาย

ปาล์มมีรูปร่างที่ใหญ่จำเป็นต้องทำการบดย่อย ให้มีขนาดเล็กลงก่อนเข้ากระบวนการไพโรไลซิสเพ่ือ

เพ่ิมพ้ืนที่ผิวให้สามารถสลายตัวทางความร้อนได้ง่ายขึ้น โดยการจำลองกระบวนการปรับปรุงคุณภาพ

วัตถุดิบมีส่วนประกอบดังนี้ 

สาย “EFB-WET” แสดงถึงทะลายปาล์มเปียก (ความชื้นอยู่ร้อยละ 62) ซึ่งเป็นวัตุดิบหลัก

ของกระบวนการที่ทำการศึกษา มีหน้าที่จำลองการป้อนทะลายปาล์มเปียกจากสถานที่เก็บมาเข้าสู่

กระบวนการ เพ่ือทำการไล่ความชื้นโดยอัตราการป้อนทะลายปาล์มเปียกเข้าสู่กระบวนการที่ 19,579 

กิโลกรัมต่อชั่วโมง สำหรับการสร้างองค์ประกอบของทะลายปาล์มเปียกในโปรแกรมแอสเพน พลัส 

น ั ้นเร ิ ่มต ้นจะถูกกำหนดให้เป ็นสารที ่ม ีองค์ประกอบแบบไม่ธรรมดา (Non-conventional 

component) เนื่องจากในฐานข้อมูลของโปรแกรมไม่มีสารที่องค์ประกอบของทะลายปาล์มโดยตรง 
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ดังนั้นสายนี้จะมีการใส่องค์ประกอบที่สำคัญญจากตารางที่ 4.1 ลงไปเพื่อให้สารที่กำหนดขึ้นแสดงถึง

ทะลายปาล์ม  

สาย “EFB-DRY” แสดงถึงทะลายปาล์มแห้ง โดยในการศึกษาสนใจลดความชื้นลงเหลือไม่

เกินร้อยละ 7  หลังจากที่ออกจากกระบวนการลดความชื้นแล้ว ทะลายปาล์มแห้งจะถูกป้อนเข้าสู่

ภาชนะรองรับ โดยในแบบจำลองใช้ชื่อว่า “HOPPER” เพ่ือรอนำไปบดลดขนาดต่อไป 

สาย “AIR” แสดงถึงอากาศที ่อ ุณหภูมิบรรยากาศ (Ambient temperature) โดยใน

การศึกษากำหนดให้มีอุณหภูมิเท่ากับ 25 องศาเซลเซียส ถูกนำมาใช้ในระบบเพื่อเป็นตัวกลางในการ

ไล่ความชื้นออกจากทะลายปาล์ม 

สาย “AIR-DRY” แสดงถึงอากาศร้อนที่ถูกให้ความร้อนโดยเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนใน

กระบวนการชื่อ “AIR-HEAT” เพื่อเพิ่มอุณหภูมิให้สูงขึ้นที่ 381 องศาเซลเซียสและเตรียมป้อนเข้าสู่

เครื่องไล่ความชื้น “DRYER” ต่อไป 

สาย “EXHAUST”แสดงถึงอากาศชื้นเนื่องจากมีน้ำที่ระเหยออกจากทะลายปาล์มเปียก

ออกมาผสมอยู่ด้วย โดยองค์ประกอบของสาย “EXHAUST” ประกอบด้วยอากาศซึ่งประกอบด้วย

ก๊าซออกซิเจนรวมกับก๊าซไนโตรเจน และน้ำที่ร้อยละ 78 และ 22 ตามลำดับ 

สาย “TO-CRUSH” แสดงถึงสายการนำทะลายปาล์มแห้งที่ไล่ความชื้นออกแล้วป้อนเข้าสู่

เครื่องบดทะลายปาล์มที่ชื่อว่า “CRUSHER” เพ่ือลดขนาดให้เล็กลง 

สาย “TO-SCREE” แสดงถึงสายทะลายปาล์มแห้งที่ถูกบดให้มีขนาดที่เล็กลงซึ่งมีขนาดที่

กำหนดอยู่ในช่วงตั้งแต่ 1 ถึง 200 มิลลิเมตร ถูกนำเข้าสู่ตะแกรงแยกเพื่อคัดแยกขนาดของทะลาย

ปาล์มบดโดยตะแกรงแยกในการกระบวนการจำลองใช้ชื่อว่า “SCREENER”    

สาย “TO-HOPER” แสดงถึงขนาดของทะลายปาล์มแห้งที่มีขนาดใหญ่กว่า 2 มิลลิเมตรจะ

ถูกนำป้อนกลับไปเข้าสู่ “HOPPER” เพ่ือทำการบดอีกครั้ง 

สาย “TO-DECOMP” แสดงถึงสายของทะลายปาล์มแห้งที่มีขนาดเล็กกว่าหรือเท่ากับ 2   

มิลลิเมตร ที่ออกจากกระบวนการปรับปรุงคุณภาพวัตถุดิบเพ่ือเข้าสู่กระบวนการถัดไป 

เครื่องไล่ความชื้น “DRYER” เป็นอุปกรณ์สำหรับให้ทะลายปาล์มเปียกกับอากาศร้อนสัมผัส

กัน ความร้อนจากอากาศจะช่วยนำความชื ้นในทะลายเปียกออก โดยเลือกใช้อุปกรณ์ที ่มีชื ่อว่า 
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“Dryer” ของโปรแกรมแอสเพน พลัส สำหรับวิธีการแลกเปลี ่ยนความร้อนเป็นแบบการสัมผัส 

(Contact dryer) โดยมีความยาวของเครื่องกำหนดที่ 4 เมตร [74] 

ภาชนะรองรับทะลายปาล์มแห้ง “HOPPER” แสดงถึงอุปกรณ์ท่ีใช้เพ่ือรองรับทะลายปาล์มที่

ออกจากเครื่องบด และเตรียมป้อนเข้าสู่การบดต่อไป โดยเลือกใช้อุปกรณ์ที่มีชื่อว่า “HOPPER” ใน

โปรแกรมแอสเพน พลัส 

เครื่องบดทะลายปาล์ม “CRUSHER” แสดงถึงอุปกรณ์ที่ใช้ในการบด สำหรับกระบวนการที่

ศึกษาเลือกใช้อุปกรณ์แบบจำลองที่ชื่อว่า “Crusher” โดยเลือกประเภทของเครื่องเป็นแบบ “Jaw” 

โดยสามารถบดทะลายปาล์มที่มีขนาดใหญ่จาก 300 มลิลิเมตรไปเป็น 2 มิลลิเมตรได้ 

“SCREENER” แสดงถึงอุปกรณ์ในการคัดแยกขนาด เพื่อให้ได้ขนาดของทะลายปาล์มตามที่

ต้องการ โดยเลือกใช้อุปกรณ์ท่ีมีชื่อว่า “Screen” ในโปแรแกรมแอสเพน พลัส 

4.3.2 แบบ ำล  กระบวนการ   ร ล ิส (Pyrolysis process) 

 กระบวนการไพโรไลซิสเป็นกระบวนการหลักที่มีความสำคัญในการเปลี่ยนทะลายปาล์มบด

แห้งไปเป็นเชื้อเพลิงทดแทนชีวภาพซึ่งได้เแก่ น้ำมันชีวภาพ (Bio-oil) ถ่านชาร์ (Bio-char) และก๊าซไม่

กลั่นตัว (Non-condensable gas) โดยแบบจำลองของกระบวนการไพโรไลซิสแสดงดังรูปที่ 4.12 
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สำหรับการศึกษากระบวนการไพโรไลซิสวัสดุชีวมวลในทางปฏิบัติจริงที่นำเสนอโดย Peters และ

คณะ [62] จะดำเนินการโดยใช้ถังปฏิกรณ์แบบฟลูอิไดซ์เบดเพียงถังเดียว เนื่องจากการเกิดปฏิกิริยา

ของกระบวนการไพโรไลซิสมีความซับซ้อน ดังนั ้นการสร้างแบบจำลองกระบวนการไพโรซิสจะ

สามารถแบ่งออกเป็น 2 กระบวนการย่อยที่อธิบายขั้นตอนการสลายตัวและการการเกิดปฏิกิริยาต่าง 

ๆ เมื่อทะลายปาล์มได้รับความร้อนในสภาวะไร้ออกซิเจน สามารถอธิบายได้ดังนี้ 

1) กระบวนการสลายตัว (Decomposition process) 

สาย “TO-DECOMP” ที ่ออกจากกระบวนการปรับปรุงคุณภาพวัตถุดิบจะถูก

ป้อนเข้าส ู ่ถ ังปฏิกรณ์ที ่ม ีช ื ่อว ่า “DECOMP” เพื ่อสลายองค์ประกอบ (Decompose 

elements) ของทะลายลายปาล์มจากวัสดุของแข็งแบบไม่ธรรมดา (Non-conventional 

component) ไปเป็นองค์ประกอบแบบทั่วไป (conventional component) ของทะลาย

ปาล์ม ซึ่งประกอบด้วย 4 สารที่ตั้งต้นที่สำคัญ ได้แก่ เซลลูโลส เฮมิเซลลูโลส ลิกนิน และน้ำ 

โดยลิกนินสามารถแบ่งองค์ประกอบย่อยได้อีก 3 แบบ ได้แก่ ลิกนินที่มีองค์ประกอบของ

คาร์บอนสูง ลิกนินที ่มีองค์ประกอบของออกซิเจนสูง และลิกนินที ่มีองค์ประกอบของ

ไฮโดรเจนสูง โดยในโปรแกรมแอสเพน พลัส จะแทนด้วยชื่อย่อ LIG-C LIG-O และ LIG-H 

ตามลำดับ 

สาย “DEC-PROD” แสดงถึงองค์ประกอบของทะลายปาล์มที่ได้จากกระบวนการ

สลายองค์ประกอบ เพ่ือที่จะป้อนเข้าสู่ถังปฏิกรณ์ที่เกิดปฏิกิริยาต่อไป 

การสลายองค์ประกอบเกิดขึ้นในถังปฏิกรณ์ชื่อ “DECOMP” ซึ่งถูกใช้ถังปฏิกรณ์

ประเภท “RYield” ในการจำลองการเกิดกระบวนการสลายองค์ประกอบของทะลายปาล์ม 

โดยจำเป็นต้องมีการระบุสัดส่วนของผลิตภัณฑ์ (% Yield) ลงไป สำหรับองค์ประกอบที่ระบุ

ลงในถังปฏิกรณ์น ี ้แสดงดังตารางที ่  4.2  โดยอ้างอิงจากการว ิเคราะห์ทางช ีวภาพ 

(Biochemical Analysis) ทะลายปาล์มของ Abdullah และ Gerhauser [50] 
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ตารางที่ 4.2 สัดส่วนของผลิตภัณฑ์ที่ระบุในถังปฏิกรณ์สำหรับเปลี่ยนองค์ประกอบของ

ทะลายปาล์ม [50] 

 

  ค ประก บ สั ส วน   มวล 

น้ำ 0.063 

เซลลูโลส 0.560 

เฮมิเซลลูโลส 0.207 

ลิกนินที่มีองค์ประกอบของคาร์บอนสูง (LIG-C) 0.044 

ลิกนินที่มีองค์ประกอบของออกซิเจนสูง (LIG-O) 0.063 

ลิกนินที่มีองค์ประกอบของไฮโดรเจนสูง (LIG-H) 0.063 

 

2) กระบวนการการสลายตัวทางความร้อน (Devolatilization process) 

เมื่อทำการเปลี่ยนองค์ประกอบของทะลายปาล์มที่ได้ในสาย “DEC-PROD” แล้ว 

จากนั้นถูกป้อนเข้าสู่ถังปฏิกรณ์ที่ชื่อว่า “PRY-KIN” เพื่อเกิดปฏิกิริยาการสลายตัวทางความ

ร้อน (Devolatilization) ไปเป็นผลิตภัณฑ์ โดยเลือกใช้ถังปฏิกรณ์ประเภท “RCSTR” 

เนื่องจากสามารถระบุปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นได้ เนื่องจากยังไม่มีการศึกษาการสลายตัวทางความ

ร้อนที่มีความซับซ้อนของทะลายปาล์มดังนั้นผู้วิจัยจึงได้ศึกษาปฏิกิริยาสำหรับกระบวนการ

ไพไรไลซิสแสดงดังตารางที่ 4.3 ซึ่งถูกนำเสนอโดย Ranzi และคณะ [49] ที่ได้ทำการศึกษา

กลไกลการสลายตัวทางความร้อนขององค์ประกอบไม้สนที่ประกอบด้วยเซลลูโลส เฮมิ

เซลล ู โลส  และล ิกน ิน  เพ ื ่ อศ ึ กษาปฏ ิก ิ ร ิ ยาท ี ่ ซ ั บซ ้อนในกระบวนการจากว ิธี  

Thermogravimetric Analysis (TGA) โดยกลไกลของปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นภายในกระบวนการ

สลายตัวทางความร้อนแสดงดังรูปที่ 4.13 สำหรับการตั้งชื่อสารที่ใช้ในโปรแกรมแอสเพน 

พลัส สำหรับกระบวนการที่ศึกษาแสดงตังตารางที่ ก-1 ของภาคผนวก ก 
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Cellulose

Hemicellulose

CELLA

Product 3

Product 1

Product 2
CelluloseCellulose

k1

k2

k3

k4

0.4 HCE1

0.6 HCE2

Product 1

Product 2k5
k7

k6

Product 2
k8

Lignin-C

Lig-CC

Product 2

k9

Product 1
k12

k9

Cellulose

Lig-OH

Product 4

Product 1

Product 2CelluloseLignin-H

k13

k14

k15k10

LIG

Cellulose

Lig-OH

Product 4

Product 1

Product 2CelluloseLignin-O

k13

k14

k15k11

LIG

 

 

รูปที่ 4.13 กลไกลการเกิดปฏิกิริยาการสลายตัวด้วยความร้อนของชีวมวล 
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ตารางที่ 4.3 ปฏิกิริยาการสลายตัวทางความร้อนของเซลลูโลส เฮมิเซลลูโลส และลิกนิน สำหรับ

กระบวนการไพโรไลซิส 

 

โดยที่ A คือ Kinetic factor หรือค่าสัมประสิทธิ์จลนพลศาสตร์  

 Ea คือ Activation energy หรือพลังงานก่อกัมมันต์ 

 

 

ตารางที่ 4.3 ปฏิกิริยาการสลายตัวทางความร้อนของเซลลูโลส เฮมิเซลลูโลส และลิกนิน สำหรับ

กระบวนการไพโรไลซิส (ต่อ) 

1 8x1013
192.5

2 1x109
125.5

3 4T 41.8

4 8x107
133.9

5 1x1010
129.7

6 3x109
113

7 3T 46

8 1x1010
138.1

ล ำดับท่ี ปฏิกิริยำ
A 

(S-1)

Ea 

(kJ/mol)

ปฏิกิริยำกำรสลำยตัวด้วยควำมร้อนของเซลลูโลส

ปฏิกิริยำกำรสลำยตัวด้วยควำมร้อนของเฮมิเซลลูโลส

C LL → C LLA

C LLA → 0.95HAA + 0.25 L O + 0.2CH CHO + 0.2P OPNAL

+ 0.25H  + 0.16CO2 + 0.23CO + 0.9H2O + 0.14CH4

+ 0.61Char

C LLA → LV 

C LL → 5H2O + 6Char  

HC  → 0.4HC A1 + 0.6HC A2

HCEA1 → 0.75  H2  +  0.8CO2  +  1.4CO +  0.5CH2O 

0.25 eOH + 0.125 tOH +  0.125H2O +  0.625CH4  

+ 0.25C2H4 +  0.61Char

HC A1 →   L  

HC A2 → 0.2CO2 + 0.5CH4 + 0.25C2H4 + 0.8 CO2

+0.5 COH2 +  0.7𝐶𝐻2𝑂 + 0.25 𝑒𝑂𝐻 +

0.125𝐸𝑡𝑂𝐻 + 0.125𝐻2𝑂 + 𝐶 𝑎𝑟
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โดยที่ A คือ Kinetic factor หรือค่าสัมประสิทธิ์จลนพลศาสตร์  

 Ea คือ Activation energy หรือพลังงานก่อกัมมันต์ 

สาย “N2-FEED” แสดงถึงก๊าซไนโตรเจนที ่ใช้สำหรับป้อนเข้าสู ่ถ ังปฏิกรณ์เนื ่องจาก

องค์ประกอบของทะลายปาล์อยู่ในสภานะของแข็ง ดังนั้นก๊าซไนโตรเจนจะช่วยให้ปฏิกิริยาเกิดในเฟส

ของก๊าซ และเมื่อเกิดปฏิกิริยาการสลายตัวทางความร้อนของกระบวนการไพโรไลซิสเรียบร้อยแล้ว 

9 4x1015
202.9

10 2x1013
156.9

11 1x109
106.7

12 5x106
131.8

13 3x108
125.5

14 8T 50.2

15 1.2x109
125.5

16 1x105
100.4

17 1x1013
209.2

18 5x1011
272

19 5x1011
313.8

ล ำดับท่ี ปฏิกิริยำ
A 

(S-1)

Ea 

(kJ/mol)

ปฏิกิริยำกำรสลำยตัวด้วยควำมร้อนของลิกนิน

ปฏิกิริยำกำรสลำยตัวด้วยควำมร้อนของแก๊สภำยในเฮมิเซลลูโลสและลิกนิน

LI − C → 0.35LI − CC + 0.1pCO  A  L + 0.08PH NOL +

0.41C2H4 + H2O + 4.95CH4  0.32CO +  COH2 +

5.735Char

LI − H → LI − OH + P OPNAL

LI − O → LI − OH + CO2

LI − CC → 0.3pCO  A  L + 0.2PH NOL + 0.35C H4O2 +

0.7H2O +  0.65CH4O2 + 0.6C2H4 +  COH2 +

0.8 CO  + 6.4Char

LI − OH → LI + H2O +  eOH + 0.45CH4 +  0.2C2H4 +

1.4 𝐶𝑂 +  0.6 COH2 + 0.1 H2  + 4.15Char

LI  →   2 AC 

LI  → 0.2P OPNAL + 0.2CH2O + 0.4 eOH + 0.2CH CHO +

H2O + 0.5CO + 0.6CH4  + 0.65C2H4 +  CO +

0.5 COH2 + 5.5Char

 CO2  →  CO2

 CO  → CO

 COH2  → CO +  H2

 H2  →  H2
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ก๊าซไนโตรเจนก็จะเป็นตัวที่พา (Carrier gas) ผลิตภัณฑ์ที่ได้จากกระบวนการได้แก่ ไพโรไลซิสก๊าซ 

และถ่านชาร์ เพ่ือเข้าสู่กระบวนการถัดไป 

สาย “PRY-PROD” แสดงถึงผลิตภัณฑ์ที่ได้จากกระบวนการเกิดปฏิกิริยาไพโรไลซิสและสาร

ตั้งต้นที่ไม่ทำปฏิกิริยา โดยเป็นของผสมระหว่างอนุภาคของแข็งหรือถ่านชาร์และไพไรไลซิสก๊าซ 

การแยกไพโรไลซิสก๊าซออกจากถ่านชาร์จะใช้อุปกรณ์ที่มีชื่อว่า “SOLI-SEP” ซึ่งเลือกใช้

เครื่อง “Sep” ในโปรแกรมแอสเพน พลัส เพื่อจำลองการแยกวัสดุของแข็งออกจากก๊าซ ผลิตภัณฑท์ี่

ได้จากการแยก แบ่งออกเป็น 2 สายนั่นคือสายดำเนินการ “BIO-CHAR” และ “PYR-GAS1” 

สาย “BIO-CHAR” แสดงถึงผลิตภัณฑ์ถ่านชาร์ที่ได้จากระบวนการไพโรไลซิสโดยมีคาร์บอน

เป็นองค์ประกอบหลัก โดยจะถูกป้อนเข้าหาเครื่องแบ่งสัดส่วนถ่านชาร์ที่มีชื่อว่า “CAR-SPIT” ต่อไป 

เครื่องแยกสัดส่วนผลิตภัณฑ์ถ่านชาร์ “CAR-SPIT” ถูกจำลองโดยการใช้อุปกรณ์ที่มีชื่อว่า 

“FSplit”ในโปรแกรมแอสเพน พลัส ซึ่งต้องการข้อมูลสัดส่วนที่ต้องการแยกลงไปในอุปกรณ์ โดย

หน้าที่ของอุปกรณ์ตัวนี้คือแยกผลิตภัณฑ์ถ่านชาร์ออกเป็น 2 สาย นั่นคือ “CAR-PROD” และสาย 

“CHAR-FD1” ตามสัดส่วนที่ต้องการ 

สาย “CAR-PROD” แสดงผลิตภัณฑ์ถ่านชาร์ซึ่งเป็นผลิตภัณฑ์ตัวแรกที่ได้จากกระบวนการ

ผลิตพลังงานเชื้อเพลิงทดแทนชีวภาพที่ศึกษา โดยจะถูกนำออกจากระบบดำเนินการเตรียมเพ่ือเตรียม

นำไปขายต่อไป 

สาย “CHAR-FD1” เป็นสายของผลิตภัณฑ์ถ่านชาร์ส่วนที่เหลือจากการแยกออกไปขายเพ่ือ

นำไปเข้าสู่กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันสำหรับการผลิตก๊าซสังเคราะห์ต่อไป 

สาย “PYR-GAS1” แสดงถึงไพโรไลซิสก๊าซที ่ปราศจากจากอนุภาคของแข็ง (ถ่านชาร์) 

เนื่องจากผลิตภัณฑ์ที่ออกจากกระบวนการไพโรไลซิสมีความร้อนสูงจึงทำให้น้ำมันชีวภาพที่ได้จาก

กระบวนการยังคงอยู่ในสถานะก๊าซ ดังนั้นจำเป็นที่ต้องลดอุณหภูมิลงเพื่อที่จะทำการแยกน้ำมัน

ชีวภาพออกจากก๊าซไม่กลั่นตัว 

เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน “COOLER-1” ทำหน้าที่ในการลดอุณหภูมิของสายร้อนนั่นคือ

สาย “PYR-GAS1” ให้เย็นลงจากอุณหภูมิดำเนินการของกระบวนการไพโรไลซิสไปเป็นอุณหภูมิที่ 40 

องศาเซลเซียส โดยใช้อุปกรณ์ท่ีชื่อว่า “Heater” ในโปนแกรมแอสเพน พลัส ในการศึกษา 
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สาย “PYR-GAS2” ออกจากเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนโดยมีอุณหภูมิ 40 องศาเซลเซียส 

ซึ่งประกอบด้วย 2 เฟสของผลิตภัณฑ์ ได้แก่ เฟสก๊าซและเฟสของเหลว (น้ำมันชีวภาพ) โดยสาย 

“PYR-GAS2” จะถูดลดอุณหภูมิลงอีกครั้งที่เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน “COOLER-2” 

เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน “COOLER-2” ถูกจำลองโดยใช้อุปกรณ์ที่ชื่อว่า “Heater” ใน

โปรแกรมแอสเพน พลัส โดยหน้าที่ของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนตัวนี้คือลดอุณหภูมิของผลติภัณฑ์ 

2 เฟสที่ได้จากการแลกเปลี่ยนความร้อน “COOLER-1” จาก 40 องศาเซลเซียสไปเป็น 20 องศา

เซลเซียสเพ่ือให้องค์ประกอบของน้ำมันชีวภาพแยกตัวออกจากก๊าซไม่กลั่นตัวได้มากข้ึน 

สาย “PYR-GAS3” ที่ผ่านการแลกเปลี่ยนความร้อนแล้วจะถูกป้อนเข้าสู่ถังแยกน้ำมันชีวภาพ

ซึ่งมีชื่อว่า “OIL-SEP1”  

ถังแยกน้ำมันชีวภาพ “OIL-SEP1” ถูกจำลองโดยใช้อุปกรณ์ที ่ชื ่อว่า “Flash2” หมวด 

Separators ของโปรแกรมแอสเพน พลัส เป็นอุปกรณ์ท่ีมีความสำคัญเนื่องจากเป็นอุปกรณ์แรกที่แยก

ผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพออกจากก๊าซที่ไม่กลั่นตัวที่ได้รับจากกระบวนการไพโรไลซิส แสดงดังสาย 

“BIO-OIL” และ “NCG-1” โดยสภาวะในการดำเนินการอยู่ที่อุณหภูมิ 20 องศาเซลเซียสและความ

ดัน 15 บาร์ 

สาย “BIO-OIL” คือผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพที่ได้จากกระบวนการไพไรซิสที่แยกก๊าซไม่กลั่น

ตัวออกไปเรียบร้อยแล้ว โดยน้ำมันชีวภาพที่ได้สายนี้จะมีองค์ประกอบของไฮโดรเจนที่ต่ำและมี

องค์ประกอบของออกซิเจนที่สูง ด้วยสาเหตุนี้เป็นผลให้น้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพที่ได้มีความหนาแน่น

ของพลังงานต่ำ (Poor energy density) เมื่อเปรียบเทียบกับน้ำมันเชื้อเพลิงที่ได้จากกระบวนการ

กลั่นน้ำมันดิบ [9] ดังนั้นจะต้องมีการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพก่อนการใช้งาน 

สาย “NCG-1” แสดงถึงก๊าซที่ไม่กลั่นตัวที่ออกจากถังแยกน้ำมีชีวภาพ แต่เนื่องจากการแยก

โดยวิธีแฟลซ (Flash) ไม่สามารถแยกก๊าซออกจากน้ำมันชีวภาพได้ 100 เปอร์เซ็นต์ทำให้องค์ประกอบ

ของสายดำเนินการนี้มีน้ำมันชีวภาพติดมาด้วย และจะถูกป้อนเข้าสู่ถังแยกน้ำมันชีวภาพลำดับที่ 2 ที่มี

ชื่อว่า “OIL-SEP2” 

ถังแยกน้ำมันชีวภาพลำดับที่ 2 ใช้ชื ่อว่า “OIL-SEP2” ถูกสร้างโดยใช้อุปกรณ์ที่มีชื ่อว่า 

“SEP” ในโปรแกรมแอสเพน พลัส โดยการระบุรายการสารที่ต้องการแยกลงไปในอุปกรณ์ มีหน้าที่

แยกน้ำมันชีวภาพที่ติดมากับก๊าซที่ไม่กลั่นตัวในสายของ “NCG-1” ออกเพื่อให้ได้ก๊าซไม่กลั่นตัวที่มี
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ความบริสุทธิ์ เนื่องจากน้ำมันชีวภาพหรืออาจเรียกว่าน้ำมันดิน (Tars) มีลักษณะที่เหนียวหากติดไป

กับก๊าซไม่กลั่นตัวก็จะทำให้อุปกรณ์ในลำดับถัดไปเกิดปัญหาได้ เช่น เกิดการอุดตันของอุปกรณ์ โดย

ผลิตภัณฑ์ที่ได้จะแบ่งออกเป็น 2 สายคือ “NCG-2” กับ “LIGHTOIL” 

สาย “LIGHTOIL” แสดงถึงน้ำมันชีวภาพมวลโมเลกุลเบาที่ติดมากับก๊าซไม่กลั่นตัวและถูก

แยกในถังแยก “OIL-SEP2” ซึ่งปริมาณน้ำมันชีวภาพที่แยกได้ในสายนี้จะมีปริมาณน้อยมาก เพราะ

น้ำมันชีวภาพส่วนมากถูกแยกไปแล้วในถังแยก “OIL-SEP1” 

“OIL-MIX” เป็นอุปกรณ์ที่ใช้ในการรองรับน้ำมันชีวภาพที่แยกได้จากก๊าซไม่กลั่นตัวของสาย 

“BIO-OIL” และสาย “LIGHTOIL” ซึ่งถูกจำลองโดยใช้อุปกรณ์ที่มีชื่อว่า “Mixer” ในโปรแกรมแอ

สเพน พลัส 

สาย “OIL-FD1” เป็นผลรวมของน้ำมันชีวภาพที่แยกได้จากกระบวนการไพโรไลซิส โดยจะ

เป็นสายของสารตั้งต้นในการป้อนเข้าสู่กระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจน

ต่อไป เพ่ือทำให้น้ำมันชีวภาพที่ได้มีคุณสมบัติที่ดีขึ้น 

สาย “NCG-2” แสดงก๊าซสังเคราะห์บริสุทธิ์ที่ไม่มีองค์ประกอบของน้ำมันชีวภาพติดอยู่ซึ่ง

ได้แก่ ก๊าซไฮโดรเจน (H2) ก๊าซคาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) ก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) และก๊าซ

มีเทน (CH4) โดยสายดำเนินการนี้ออกจากกระบวนการไพโรไลซิสเพื่อเข้ากระบวนการวอเตอร์แก๊ส

ชิฟต์ต่อไป 

 

4.3.3 แบบ ำล  กระบวนการแก ส ิ   ค ัน (Gasification process) 

กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันเป็นกระบวนการนำถ่านชาร์ซึ่งเป็นผลิตภัณฑ์ที่ได้จากกระบวนการ

ไพโรไลซิสมาเพิ่มมูลค่าต่อโดยการเปลี่ยนไปเป็นก๊าซสังเคราะห์จากการทำปฏิกิริยากับไอน้ำในถัง

ปฏิกรณ์ โดยเปลี่ยนจากคาร์บอนในรูปของแข็งที่มโีมเลกุลใหญ่ไปเป็นก๊าซสังเคราะห์ที่มีโมเลกุลขนาด

เล็กลง ซึ่งแบบจำลองของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันแสดงดังรูปที่ 4.14 
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รูปที่ 4.14 แบบจำลองกะบวนการแก๊สซิฟิเคชันด้วยโปรแกรมแอสเพน พลัส 

กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันสำหรับชีวมวลที่ดำเนินการจริงในระดับเชิงพาณิชย์ในปัจจุบันจะ

ดำเนินการโดยใช้ถังปฏิกรณ์ประเภทเครื่องปฎิกรณ์แบบฟลูอิดไดซ์เบดเพียงถังเดียว แต่เนื่องจากถ่าน

ชาร์ที่ได้รับจากกระบวนการไพโรไลซิสนั้นไม่ได้มีเพียงองค์ประกอบของคาร์บอนอย่างเดียวเท่านั้น แต่

ยังมีองค์ประกอบของออกซิเจนและไฮโดรเจนติดมาด้วยในรูปองค์ประกอบของเซลลูโลส เฮมิ

เซลลูโลส และลิกนิน ที ่เหลือจากทำปฏิกิริยาในกระบวนการไพโรไลซิส ทำให้แบบจำลองของ

กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันที ่ทำการศึกษาจำเป็นต้องทำการสลายองค์ประกอบถ่านชาร์ก ่อน

เกิดปฏิกิริยาแก๊สซิฟิเคชันจริง โดยแบบจำลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันในรูป 4.14 มีการใช้ถัง

ปฏิกรณ์ 2 แบบ สามารถอธิบายได้ดังนี้ 

 

1) กระบวนการสลายองค์ประกอบ (Decomposition process) 

เนื่องจากถ่านชาร์ที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิสเป็นของแข็งผสมระหว่างเซลลูโลส เฮมิ

เซลลูโลส ลิกนิน (ทั้ง 6 แบบ) ที่ทำปฏิกิริยาไม่หมด และคาร์บอน (Char) ที่เป็นผลิตภัณฑ์ที่ได้จาก

การเกิดปฏิกิริยา ดังนั้นจะต้องมีการเปลี่ยนสารดังกล่าวไปเป็นธาตุก่อนโดยใช้ถังปฏิกรณ์ชื ่อว่า 

“CHAR-DEC” 
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สาย “CHAR-FD1” จะถูกป้อนเข้าสู ่ถ ังปฏิกรณ์ “CHAR-DEC” ซึ ่งเลือกใช้อุปกรณ์ใน

โปรแกรมแอสเพน พลัส ที่มีชื่อว่า “RStoic” โดยต้องปริมาณสัมพันธ์ (Stoichiometry) ของปฏิกิริยา

และระบุการเปลี่ยนแปลงของสาร (Fractional conversion) ลงในในอุปกรณ์ สำหรับปฏิกิริยาและ

ปริมาณสัมพันธ์ในการเปลี่ยนของแข็งผสมของถ่านชาร์ไปเป็นธาตุ แสดงดังตารางที่ 4.4 ที่เสนอโดย 

Ângelo [74] ตารางที่ 4.4 ปริมาณสัมพันธ์ (Stoichiometry) ของปฏิกิริยาการเปลี่ยนถ่านชาร์ไปเป็น

องค์ประกอบของธาตุ 

ปฏิกิริยาที่ ปริมาณสัมพันธ์ (Stoichiometry) 

1 C LL → 6Char + 5H2 + 2.5O2 
2 C LLA → 6Char + 5H2 + 2.5O2 
3 HC  → 5Char + 54 + 2O2 
4 HC  → 5Char + 54 + 2O2 
5 HC  → 5Char + 54 + 2O2 
6 LI − C → 15Char + 7H2 + 2O2 
7 LI − O → 20Char + 11H2 + 5O2 
8 LI − H → 22Char + 14H2 + 4.5O2 
9 LI − CC → 15Char + 7H2 + 2O2 
10 LI − OH → 19Char + 11H2 + 4O2 
11 LI  → 11Char + 6H2 + 2O2 

 

สาย “CHAR-FD2” เป ็นสายที ่แสดงองค์ประกอบของถ่านชาร ์ท ี ่ ได ้ทำการเปล ี ่ยน

องค์ประกอบ ซึ่งประกอบด้วย ถ่านชาร์ (Char) ก๊าซไฮโดรเจน (H2) และก๊าซออกซิเจน (O2) จาก

ตารางที่ 4.4 จะเห็นได้ว่าจะมีองค์ประกอบของถ่านชาร์ (Char) เกิดขึ้นมาสุด ซึ่งเป็นสารตั้งต้นที่

สำคัญในการเกิดปฏิกิริยาสำหรับการเกิดก๊าซสังเคราะห์ของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน 

2) กระบวนการผลิตก๊าซสังเคราะห์ (Synthesis gas production) 

สาย “H2O-FD1” แสดงถึงน้ำที ่อุณหภูมิบรรยากาศ (Ambient temperature) โดยใน

การศึกษากำหนดให้มีอุณหภูมิเท่ากับ 25 องศาเซลเซียส ถูกนำมาใช้เป็นตัวทำปฏิกิริยาแก๊สซิฟเิคชัน 

เหตุผลที่ใช้น้ำเป็นตัวทำปฏิกิริยาเนื่องไอน้ำมีค่าความร้อนท่ีสูงกว่าอากาศ [34] 
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เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน “HEATER-1” เป็นอุปกรณ์แลกเปลี่ยนความร้อน โดยใช้อุปกรณ์

ที่มีชื่อว่า “Heater” ในโปรแกรมแอสเพน พลัส มีหน้าที่ในการเพิ่มอุณหภูมิของที่น้ำจาก 25 องศา

เซลเซียสไปเป็นไอน้ำที่มีอุณหภูมิสูงเท่ากับอุณหภูมิดำเนินการของถังปฏิกรณ์ “GASI-KIN” 

สาย “STEM-FD1” แสดงถึงไอน้ำอุณหภูมิสูงที่พร้อมป้อนเข้าสู่ถัง “GASI-KIN” สำหรับทำ

ปฏิกิริยากับของแข็งคาร์บอนในสาย “CHAR-FD2” 

ถังปฏิกรณ์สำหรับศึกษาปฏิกิริยาแก๊สซิฟิเคชั่นใช้ชื่อว่า “GASI-KIN” โดยเลือกใช้แบบจำลอง

อุปกรณ์ “RCSTR” โดยต้องทำการระบุสมการในการเกิดปฏิกิริยาของสารลงไป สำหรับปฏิกิริยาที่

สำคัญในการเกิดก๊าซสังเคราะห์โดยใช้ไอน้ำเป็นตัวทำปฏิกิริยาของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันแสดงดัง

ตารางที ่  4.5 เสนอโดย Eikeland และคณะ [58] ที่ทำการศึกษาการนำผลิตภ ัณฑ์ท ี ่ ได ้จาก

กระบวนการไพโรไลซิสมาผลิตก๊าซสังเคราะห์ต่อในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน 
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สาย “GSI-PROD” แสดงถึงผลิตภัณฑ์ที่ได้จากการเกิดปฏิกิริยา โดยจะมีองค์ประกอบของ

ก๊าซสังเคราะห์และอนุภาคของแข็งคาร์บอนเพียงเล็กน้อยที่เกิดปฏิกิริยาไม่หมด 

อุปกรณ์สำหรับแยกอนุภาคของแข็งออกจากก๊าซสังเคราะห์เพื่อปรับปรุงให้ก๊าซสังเคราะห์มี

ความสะอาดมากขึ ้น ในกระบวนการศึกษามีชื ่อว่า “CAR-SEP2” ถูกจำลองโดยการใช้เครื่องมือ 

“SSplit” ในโปรแกรมแอสเพน พลัส โดยต้องทำการระบุสารในแต่ละสายที่แยกออกจากอุปกรณ์ ซึ่ง

ถูกแยกออกเป็น 2 สายคือ “SOLD-OUT” และ “SYN-GAS1” 

สาย “SOLD-OUT” แสดงถึงของแข็งคาร์บอนที่ไม่ทำปฏิกิริยาในกระบวนการ โดยจะถูก

ส่งออกจากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันเพื่อเข้าสู่กระบวนการเผาไหม้เพื่อเผาไหม้และสร้างความร้อน

ต่อไป 

สาย “SYN-GAS1” แสดงถึงผลิตภัณฑ์ก๊าซสังเคราะห์สะอาดที่ได้จากกระบวนการแก๊สซิฟเิค

ชัน โดยจะถูกส่งออกจากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันไปสู่กระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์ต่อไปเพื่อเพ่ิม

ปริมาณของก๊าซไฮโดรเจนซึ่งเป็นผลิตภัณฑ์ที่ต้องการของกระบวนการที่ศึกษา 

4.3.4 แบบ ำล  กระบวนการว  ต ร แก ส ิ ต  (Water gas shift process) 

กระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์ถูกนำมาใช้ร่วมในกระบวนการศึกษาเนื่องจากเมื่อพิจารณา

กระบวนการก่อนหน้าซึ่งได้แก่ กระบวนการไพโรไลซิสและกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันเกิดผลิตภัณฑท์ี่

เป็นก๊าซสังเคราะห์โดยมีองค์ประกอบของก๊าซไฮโดรเจนร่วมด้วย แต่ก๊าซไฮโดรเจนที่ได้รับนั้นยังมี

ปริมาณน้อยและไม่เพียงพอในการนำไปใช้ต่อในกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วยไฮโดรเจน 

(Hydrotreating process) ดังนั้นหน้าที่สำคัญของกระบวนการนี้คือเพิ่มปริมาณก๊าซไฮโดรเจนให้มาก

ขึ้นจากการใช้ก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์ (CO) ในก๊าซผสมทำปฏิกิริยาร่วมกับไอน้ำดังสมการที่ (4.1) 

โดยแบบจำลองของกระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์แสดงดังรูปที่ 4.15 

CO + H2O →  H2 + CO2                                                                                      (4.1) 
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รูปที่ 4.15 แบบจำลองกะบวนการวอเตอร์แก๊สชิฟต์ด้วยโปรแกรมแอสเพน พลัส 

สายของก๊าซสังเคราะห์ที่มีองค์ประกอบของไฮโดรเจนร่วมด้วยที่ป้อนเข้าสู่กระบวนการวอ

เตอร์แก๊สซิฟต์มาจาก 3 กระบวนการหลักดังนี้ 

สาย “NCG-2” แสดงถึงก๊าซที่ไม่กลั่นตัว (Non-condensable gas) ที่ได้จากกระบวนการไพ

โรไลซิสซึ่งมีอุณหภูมิเท่ากับ 20 องศาเซลเซียส และความดัน 15 บาร์ 

สาย “SYN-GAS2” แสดงถึงก๊าซสังเคราะห์ที่ผลิตได้จากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชั่น โดยมี

อุณหภูมิเท่ากับอุณหภูมิดำเนินการของถังปฏิกรณ์ “GASI-KIN” และความดัน 1 บาร์ 

สาย “VET-GAS2” แสดงถึงก๊าซที ่แยกได้จากกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วย

ไฮโดรเจน (Hydrotreating process) ซึ่งมีอุณหภูมิเท่ากับ 80 องศาเซลเซียส และความดัน 31 บาร์ 

ก๊าซทั้ง 3 กระบวนการดังข้างต้นจะถูกรวมกันที่ “SYNG-MIX” ซึ่งเลือกใช้อุปกรณ์ที่มีชื่อว่า 

“Mixer” ในโปรแกรมแอสเพน พลัส  

สาย “SYN-GAS2” แสดงถึงสายของก๊าซผสมโดยจะมีอุณหภูมิและความดันค่าใหม่ที่เกิดจาก

การผสมของก๊าซสังเคราะห์ทั้ง 3 สาย จะถูกป้อนเข้าสู่เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน “COOLER-3” 

ต่อไปเพื่อเตรียมอุณหภูมิให้พร้อมสำหรับการเกิดปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สซิฟต์ 

เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน “COOLER-3” ทำหน้าที่ในการลดอุณหภูมิของก๊าซผสมให้มีอุณ

ที่เหมาะสมสำหรับการเกิดปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สซิฟต์ โดยเลือกใช้อุปกรณ์ที่ชื ่อว่า “Heater” ใน

โปรแกรมแอสเพน พลัส ซึ่งต้องทำการระบุอุณหภูมิเป้าหมายที่ต้องการลงไปในอุปกรณ์ 
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สาย “SYN-GAS3” แสดงถึงก๊าซผสมที่ลดอุณหภูมิเรียบร้อยแล้วพร้อมที่จะป้อนเข้าสู่ถัง

ปฏิกรณ์ชื่อว่า “WGS-RECT”  

สาย “H2O-FD2” แสดงถึงน้ำที ่อ ุณหภูมิแวดล้อม (Ambient temperature) โดยใน

การศึกษากำหนดให้มีอุณหภูมิเท่ากับ 25 องศาเซลเซียส โดยจะถูกทำการเพิ่มอุณหูมิเพื่อให้เปลี่ยน

จากสถานะของเหลวไปเป็นไอน้ำโดยเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน “HEATER-2” โดยปริมาณน้ำที่

ป้อนเข้าสู่กระบวนการจะถูกทำการศึกษาหาปริมาณท่ีเหมาะสมในการเกิดปฏิกิริยา 

เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน “HEATER-2” ทำหน้าที่ในการเพิ่มอุณหภูมิของน้ำให้กลายเป็น

ไอน้ำที ่มีอุณที ่เหมาะสมสำหรับการเกิดปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สซิฟต์ โดยเลือกใช้อุปกรณ์ที่ชื ่อว่า 

“Heater” ในโปรแกรมแอสเพน พลัส ซึ่งต้องทำการระบุอุณหภูมิเป้าหมายที่ต้องการลงไปในอุปกรณ์ 

“WGS-RECT” แสดงถึงถังปฏิกรณ์สำหรับการเกิดปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สซิฟต์ โดยเลือกใช้ถัง

ปฏิกรณ์ประเภท “REqui” ในโปรแกรมแอสเพนพลัส โดยต้องการข้อมูลที่สำคัญในการใส่ค่าลงไปคือ

ปฏิกิริยาดังสมการ (4.1) และทำนายผลิตภัณฑ์ที ่ได้โดยวิธีสมดุลเคมี (Chemical equilibrium) 

สำหรับอุณหภูมิในการดำเนินการจะถูกทำการศึกษาเพื่อหาอุณหภูมิที่เหมาะสมในการเปลี่ยนก๊าซ

คาร์บอนมอนออกไซด์ (CO conversion) ไปเป็นผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจนมากที่สุด ส่วนความดันที่ใช้

ในการศึกษาคือ 48 บาร์ [11] 

สาย “SYN-GAS4” แสดงถึงก๊าซสังเคราะห์ซึ่งเป็นผลิตภัณฑ์หลัก (Main product) ออกจาก

ถังปฏิกรณ์ โดยจะมีองค์ประกองของก๊าซไฮโดรเจนที่เพ่ิมขึ้น เนื่องจากการใช้ไอน้ำเป็นตัวทำปฏิกิริยา

ก็จะทำให้มีไอน้ำติดมากับก๊าซสังเคราะห์ในสายนี้ด้วย 

สาย “H2O-OUT1” แสดงน้ำซึ่งเป็นผลิตภัณฑ์ข้างเคียง (By- product) จากกระบวนการ 

เนื่องจากในการเกิดปฏิกิริยาได้ทำการป้อนไอน้ำที่มากเกินพอ (Excess steam) โดยน้ำที่ออกมาใน

สายนี้จะมีปริมาณที่น้อยกว่าไอน้ำที่ติดไปกับสาย “SYN-GAS4” 

เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน “COOLER-4” ทำหน้าที่ในการลดอุณหภูมิของก๊าซสังเคราะห์

จากที่มีอุณหภูมิเท่ากับอุณหภูมิดำเนินการของถังปฏิกรณ์ “WGS-RECT” ไปเป็นอุณภูมิที่ 60 องศา

เซลเซียส โดยเลือกใช้อุปกรณ์ที่ชื ่อว่า “Heater” ในโปรแกรมแอสเพน พลัส ซึ่งต้องทำการระบุ

อุณหภูมิเป้าหมายที่ต้องการลงไปในอุปกรณ์ 
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สาย “SYN-GAS5” แสดงถึงก๊าซสังเคราะห์ที่ลดอุณหภูมิเรียบร้อยแล้ว โดยผลของการลด

อุณหภูมิลงทำให้ไอน้ำที่ติดมากับก๊าซสังเคราะห์เกิดการควบแน่น (Condensed) ไปเป็นน้ำ โดยสาย

กระบวนการนี้จะป้อนเข้าสู่ถังแยกน้ำชื่อว่า “OIL-FLSH” เพื่อนำน้ำออกจากสายกระบวนการ 

ถังแยกน้ำ “OIL-FLSH” หน้าที ่ในการนำน้ำออกจากก๊าซสังเคราะห์ การมีน้ำในก๊าซ

สังเคราะห์จะทำให้คุณภาพของก๊าซสังเคราะห์ด้อยลง เนื่องจากการน้ำที่ผสมจะทำให้ค่าความร้อน

ของก๊าซสังเคราะห์ต่ำลง โดยสภาวะในการดำเนินงานของถังแยกน้ำใบนี้คืออุณหภูมิเท่ากับ 60 องศา

เซลเซียส และความดัน 48 บาร์ (เท่ากับความดันในการดำเนินการของถังปฏิกรณ์ “WGS-RECT”) 

ผลิตภัณฑ์ที่ได้จากถังแยกน้ำจะแบ่งออกเป็น 2 สาย นั่นคือ “H2O-OUT2” และ “SYN-GAS6” โดย

ใช้อุปกรณ์ชื่อ “Flash2” ในการศึกษาผลของการแยกด้วยสมดุลของของเหลวและก๊าซ (Liquid-

vapor equilibrium) ซึ่งเป็นผลของอุณหภูมิและความดัน 

สาย “H2O-OUT2” แสดงถึงน้ำที่กลั่นตัวแยกมาจากก๊าซสังเคราะห์ เนื่องจากสภาวะในการ

ดำเนินการของถังแยกน้ำ “OIL-FLSH” ดำเนินการที่อุณหภูมิต่ำและความดันสูง เป็นผลให้มีก๊าซ

สังเคราะห์ผสมมากับน้ำในสายกระบวนการนี้ด้วย 

สาย “SYN-GAS6”แสดงถึงก๊าซสังเคราะห์แห้งเนื ่องจากถูกแยกน้ำออกไปแล้ว มีความ

เหมาะสมที่จะนำไปใช้ประโยชน์ โดยสายกระบวนการนี้จะออกจากกระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์ไป

เข ้าส ู ่กระบวนการดูดซ ับแบบสลับความดัน (Pressure swing adsorption process) ซ ึ ่งเป็น

กระบวนการถัดไป 

 

 

 

4.3.5 แบบ ำล  กระบวนการ    ับแบบสลับความ ัน (Pressure swing adsorption 

process) 

ก๊าซสังเคราะห์จะถูกแยกก๊าซไฮโดรเจนด้วยวิธีดูดซับแบบสลับความดัน (Pressure swing 

adsorption) โดยแบบจำลองของกระบวนการแสดงดังรูปที่ 4.16 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 105 

 

 

รูปที่ 4.16 แบบจำลองกะบวนการดูดซับแบบสลับความดันด้วยโปรแกรมแอสเพน พลัส 

ก๊าซสังเคราะห์แห้งในสายดำเนินการ “SYN-GAS6” ถูกป้อนเข้าสู่กระบวนการดูดซับแบบ

สลับความดัน ซึ่งในแบบจำลองของกระบวนการใช้ชื่อว่า “PSA” โดยการเลือกใช้อุปกรณ์ “Sep” ใน

โปรแกรมแอสเพน พลัส ในการจำลองกระบวนการ โดยจะทำการระบุสารที ่ต้องการแยกลงไป 

(Component split fraction) ซึ่งในที่นี้กำหนดให้สามารถแยกผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจนได้ถึงร้อยละ 

99.99 โดยสอดคล้องกับกระบวนการจริงในปัจจุบัน สำหรับผลิตภัณฑ์ที่ได้จากกระบวนการนี้แบ่ง

ออกเป็น 2 สาย คือ “OFF-GAS” และ “PURE-H2” 

สาย “OFF-GAS” แสดงถึงผลิตภัณฑ์ก๊าซสังเคราะห์ที่ถูกทำการแยกก๊าซไฮโดรเจนออกไป

แล้ว โดยจะถูกส่งออกจากกระบวนการไปสู่กระบวนการเผาไหม้ (Combustion process) ต่อไป 

สาย “PURE-H2” แสดงถึงผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดนเจนที่มีความบริสุทธิ์สูงถึงร้อยละ 99.99 ซึ่ง

พร้อมในการนำไปใช้ประโยชน์ 

ผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจนบริสุทธิ์ถูกแยกสัดส่วนโดย “H2-SPLIT” โดยจำลองโดยใช้อุปกรณ์

ชื่อว่า “FSplit” ในโปรแกรมแอสเพน พลัส โดยข้อมูลที่สำคัญสำหรับการดำเนินการของอุปกรณ์ชิ้นนี้

คือ การระบุอัตราส่วนที ่ต้องการแยก เมื ่อพิจารณากระบวนการที ่ศึกษามีความต้องการใช้ ก๊าซ

ไฮโดรเจนเพียงกระบวนการเดียวนั่นคือกระบวนการปรับปรุงคุณภาพของน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจน 

(Hydrotreating process) ดังนั้นผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจนส่วนที่เหลือจะถูกนำออกจากกระบวนการ

เพ่ือนำไปจำหน่ายต่อไป 
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สาย “H2-FD1” แสดงถึงผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจนที่มีความบริสุทธิ์สูงถึงร้อยละ 99.99 ซึ่งถูก

นำออกจากกระบวนการดูดสลับแบบสลับความดันเข้าสู่กระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วย

ไฮโดรเจน เพ่ือปรับปรุงน้ำมันชีวภาพให้มีคุณสมบัติที่ดีขึ้น 

สาย “H2-PROD” แสดงถึงผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจนที่มีความบริสุทธิ์สูงถึงร้อยละ 99.99 ซึ่ง

เป็นส่วนที่เหลือจากการนำไปใช้ในกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วยไฮโดรเจน จะถูกดึงออก

จากกระบวนการเพื่อนำไปขายต่อไป 

4.3.6 แบบ ำล  กระบวน  า หม้ (Combustion process) 

ก๊าซสังเคราะห์ในสายดำเนินการ “OFF-GAS” ถูกป้อนเข้าสู่กระบวนการเผาไหม้ร่วมกับสาย

ดำเนินการ “SOLD-OUT” ซึ่งเป็นถ่านชาร์ที่เหลือจากการทำปฏิกิริยาในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน 

โดยถังปฏิกรณ์ในแบบจำลองกระบวนการใช้ชื ่อว่า “COM-REAT” เลือกใช้ถังปฏิกรณ์ประเภท 

“RGibbs” ในโปรแกรมแอสเพน พลัส ในการศึกษากระบวนการเผาไหม้ระหว่างก๊าซสังเคราะห์และ

ถ่านชาร์ ข้อมูลสำคัญท่ีต้องระบุในถังปฏิกรณ์ประเภทนี้คือการทำนายผลิตภัณฑ์โดยใช้หลักของสมดุล

เฟสและสารเคมี (Calculate phase equilibrium and chemical equilibrium) โดยผลิตภัณฑ์ที่ได้

แบ่งออกเป็น 2 สายดำเนินการได้แก ่

สาย “HOT-GAS” แสดงถึงก๊าซสังเคราะห์ที่มีอุณหภูมิเท่ากับอุณหภูมิการดำเนินการในถัง

ปฏิกรณ์ โดยก๊าซสังเคราะห์ร้อนนี้ จะนำไปใช้ประโยชน์ต่อในการเป็นแหล่งพลังงานความร้อนใน

กระบวนการ สำหรับการศึกษานี้จะนำก๊าซสังเคราะห์ร้อนที่ได้จากการเผาไหม้ไปใช้แลกเปลี่ยนความ

ร้อนให้กับเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนภายในกระบวนการ 

สาย “COMB-H” แสดงถึงความร้อนที ่ได้จากกระบวนการเผาไหม้ โดยในแบบจำลอง

กระบวนการในโปรแกรมแอสเพน พลัส สามารถท่ีจะแสดงกระแสความร้อนที่ได้จากกระบวนการได้  

สำหรับแบบจำลองของกระบวนการเผาไหม้ที่ถูกศึกษานั้นสามารถแสดงได้ดังรูปที่ 4.17 
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รูปที่ 4.17 แบบจำลองกะบวนการเผาไหม้ด้วยโปรแกรมแอสเพน พลัส 

4.3.7 แบบ ำล  กระบวนการปรับปร  ค   า น ำมัน ีว า  ้ว     ร  น (Hydrotreating 

process) 

สารตั ้งต ้นของกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจนมาจาก 2 

กระบวนการคือ สายดำเนินการ “OIL-FD1” แสดงถึงน้ำมันชีวภาพที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิส 

และสาย “H2-FD1” แสดงถึงก๊าซไฮโดรเจนบริสุทธิ์ร้อยละ 99.99 จากกระบวนการดูดซับแบบสลับ

ความดัน โดยแบบจำลองของกระบวนการในส่วนนี้แสดงดังรูป 4.18 

ปั๊ม “HT-PUMP” เป็นอุปกรณ์ที่ถูกนำมาใช้เพิ่มความดันให้กับของเหลวภายในกระบวนการ 

“OIL-FD1” โดยเลือกใช้อุปกรณ์ท่ีชื่อว่า “Pump” ของหมวด “Pressure Changer” ในโปรแกรมแอ

สเพน พลัส  ซึ่งต้องระบุความดันที่ด้านขาออกของปั๊ม (Discharge pressure)  ลงไปในอุปกรณ์ 

สำหรับในการศึกษานี ้จะเพิ ่มความดันจาก 15 บาร์ไปเป็น 170 บาร์ซึ ่งเท่ากับความดันในการ

ดำเนินการของถังปฏิกรณ์ใบแรก “HT-REAT1”  

สาย “OIL-FD2” แสดงถึงน้ำมันชีวภาพที่ผ่านการเพิ่มความดันโดยปั๊ม  โดยสายดำเนินการ

จะถูกนำไปเพิ่มอุณหภูมิต่อไปในเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน “HEATER-3” 

“HEATER-3” แสดงถึงเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนมีหน้าที่ในการเพิ่มอุณหภูมิของสาย

กระบวนการน้ำมันชีวภาพจากอุณหภูมิ 20 องศาเซลเซียสไปเป็น 270 องศาเซลเซียสซึ่งเท่ากับ

อุณหภูมิดำเนินการของถังปฏิกรณ์ “HT-REAT1” โดยเลือกใช้อุปกรณ์ที ่ชื ่อว่า “Heater” ใน

โปรแกรมแอสเพน พลัส 

สาย “OIL-FD3” แสดงถึงน้ำมันชีวภาพทีมีสภาวะของสายกระบวนการพร้อมป้อนเข้าทำ

ปฏิกิริยากับไฮโดรเจน นั่นคือ 240 องศาเซลเซียสและ 170 บาร์ 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 108 

คอมเพสเซอร์ “HT-COMPS” เป็นอุปกรณ์ที ่ถ ูกนำมาใช้เพิ ่มความดันให้กับของก๊าซ

ไฮโดรเจนภายในสายกระบวนการ “H2-FD1” เลือกใช้อุปกรณ์ที ่ชื ่อว่า “Compr” ของหมวด 

“Pressure Changer” ในโปรแกรมแอสเพน พลัส โดยเลือกประเภทของคอมเพสเซอร์เป็นแบบไม่มี

การเปลี ่ยนแปลงของเอนโทรปี ( Isentropic)  และต้องระบุความดันที ่ด้านขาออก (Discharge 

pressure)  ลงไปในอุปกรณ์ สำหรับในการศึกษานี้จะเพิ่มความดันจาก 48 บาร์ไปเป็น 170 บาร์ซึ่ง

เท่ากับความดันในการดำเนินการของถังปฏิกรณ์ใบแรก “HT-REAT1”  

สาย “H2-FD2” แสดงถึงก๊าซไฮโดรเจนบริสุทธิ์ที ่ผ่านการเพิ่มความดันโดยคอมเพสเซอร์ 

“HT-COMPS” จากความสัมพันธ์ของก๊าซอุดมคติ (Ideal gas) แสดงดังสมการ (4.2)  เมื่อเพิ่มความ

ดัน (กรณีที ่ปริมาตรคงที ่) ส่งผลให้สายดำเนินการนี้มีอุณหภูมิที ่สูงขึ ้นแต่ยังไม่เพียงพอกับการ

ดำเนินงานในถังปฏิกรณ์ “HT-REAT1”  ดังนั้นสายดำเนินนี้จะถูกนำไปเพิ่มอุณหภูมิต่อไปในเครื่อง

แลกเปลี่ยนความร้อนชื่อว่า “HEATER-3” 

PV = n T                                                                                             (4.2) 

เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน “HEATER-3” ถูกนำมาใช้เพื่อเพ่ิมอุณหภูมิของสายกระบวนการ

ก๊าซไฮโดรเจนบริสุทธิ์ “H2-FD2”  โดยจะทำการเพิ่มอุณหภูมิไปยัง 270 องศาเซลเซียสซึ่งเท่ากับ

อุณหภูมิดำเนินการของถังปฏิกรณ์ “HT-REAT1” 

สาย “H2-FD3” แสดงถึงก๊าซไฮโดรเจนบริสุทธิ ์ที ่มีสภาวะของสายกระบวนการพร้อม

ป้อนเข้าทำปฏิกิริยากับไฮโดรเจน นั่นคือ 240 องศาเซลเซียสและ 170 บาร์ 

 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
10

9  

รูป
ที่ 

4.1
8 

แบ
บจ

ำล
อง

กร
ะบ

วน
กา

รป
รับ

ปร
ุงค

ุณภ
าพ

น้ำ
มัน

ชีว
ภา

พด
้วย

ไฮ
โด

รเจ
นด

้วย
โป

รแ
กร

มแ
อส

เพ
น 

พล
ัส



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 110 

น้ำมันชีวภาพและก๊าซไฮโดรเจนบริสุทธิ์จะถูกผสมรวมกันก่อนป้อนเข้าสู่ถังปฏิกรณ์โดยใช้

อุปกรณ์ชื่อว่า “OIL+H2” โดยใช้ เครื่องมือ “Mixer” ในโปรแกรมแอสเพน พลัส 

สาย “HT1-FED”  แสดงถึงของผสมระหว่างน้ำมันชีวภาพและก๊าซไฮโดรเจน โดยจะป้อนเข้า

สู่ถังปฏิกรณ์ “HT-REAT1”  เพื่อทำปฏิกิริยาต่อไป 

ถังปฏิกรณ์สำหรับกระบวนการปรับปรุงคุณภาพด้วยไฮโดรเจนมีจำนวน 2 ถังคือ “HT-

REAT1” เป็นถังปฏิกรณ์ที่มีสภาวะในดำเนินการที่ 270 องศาเซลเซียสและ 170 บาร์ และถังใบที่ 2 

มีชื่อว่า “HT-REAT2” สภาวะในการดำเนินงานที่ 350 องศาเซลเซียสและความดัน 150 บาร์ ถัง

ปฏิกรณ์ทั้ง 2 แบบจำลองกระบวนการโดยใช้ถังปฏิกรณ์ประเภท “RYield” เพราะปฏิกิริยาที่เกิดขึ้น

จริงในกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพมีความซับซ้อนและยังขาดข้อมูลที่เพียงพอใน

การศึกษาแบบการเกิดปฏิกิริยา ดังนั้นงานวิจัยนี้จึงอ้างอิงสัดส่วนของผลิตภัณฑ์ที่ได้จากการปรับปรุง

คุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจน ซึ ่งเสนอโดย Peters และคณะ [62] ที่อธิบายแบบจำลอง

กระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจนโดยใช้เครื ่องปฏิกรณ์แบบ “RYield” 

จำนวน 2 เครื่องเพื่ออธิบายว่าถังปฏิกรณ์ใบแรกทำหน้าที่ในการปรับความเสถียรของน้ำมันชีวภาพ

และถังที่สองทำหน้าที่ในการเกิดปฏิกิริยาไฮโดรดีออกซิจิเนชัน (Hydrodeoxygenation) 

สาย “HT1-PROD” แสดงถึงน้ำมันชีวภาพทีผ่านการทำให้เสถียรในเครื่องปฏิกรณ์ “HT-

REAT1”  โดยจะถูกป้อนเข้าสู่เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน “HEATER-5” ต่อไป 

เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน “HEATER-5” ทำหน้าที่ในการเพิ่มอุณหภูมิของน้ำมันชีวภาพ 

โดยเลือกใช้อุปกรณ์ที่ชื่อว่า “Heater” ในโปรแกรมแอสเพน พลัส โดยทำการระบุอุณหภูมิเป้าหมาย

ที่ต้องการลงไปในอุปกรณ์ซึ่งมีค่าเท่ากับ 350 องศาเซลเซียส 

สาย “HT2-FED1”  แสดงถึงสายกระบวนการน้ำมันชีวภาพที่ผ่านการเพิ่มอุณหูมิให้มีค่าเท่า 

350 องศาเซลเซียสโดยเท่ากับอุณหภูมิดำเนินการของถังปฏิกรณ์ใบที่ 2 “HT-REAT2” 

สาย “HT2-FED2”  แสดงถึงสายกระบวนการน้ำมันชีวภาพที่ถูกลดความดันโดยวาล์วลด

ความดัน “PV-VALE1” โดยใช้อุปกรณ์ที ่มีช ื ่อว่า “Valve” ในหมวด Pressure Changer  ของ

โปรแกรมแอสเพน พลัส  สำหรับหมวดในการคำนวณวาล์วคือ “Adiabatic flash for specified 

outlet pressure (pressure changer)” พร ้อมก ับระบ ุความด ันด ้านขาออกวาล ์ว (Outlet 

pressure) มีค่าเท่ากับ 150 บาร์ซึ่งเท่ากับความดันในการดำเนินการของถังปฏิกรณ์ “HT-REAT2” 
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สาย “2-PHASE1” แสดงถึงผลิตภัณฑ์ที ่ได้จากการทำปฏิกิร ิยาไฮโดรดีออกซิจิเนชัน 

(Hydrodeoxygenation reaction) ซึ ่งประกอบด้วยเฟสของน้ำและเฟสของสารอินทรีย์ (น้ำมัน

ชีวภาพ) 

เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน “COOLER-5” ทำหน้าที่ในการลดอุณหภูมิของผลิตภัณฑ์ 2 

เฟสในสายดำเนินการ “2-PHASE1” เพื่อให้ผลิตภัณฑ์ไอของน้ำและไอสารอินทรีย์ที ่ออกจากถัง

ปฏิกรณ์ซึ่งผสมกันอยู่ในสถานะก๊าซเกิดการแยกตัวกันโดยไอน้ำควบแน่นกลายเป็นน้ำ โดยทำการลด

อุณหภูมิลงจาก 300 องศาเซลเซียสไปเป็น 20 องศาเซลเซียส ซึ่งเลือกใช้อุปกรณ์ที่ชื่อว่า “Heater” 

ในโปรแกรมแอสเพน พลัส 

สาย “2-PHASE2” แสดงถึงผลิตภัณฑ์ที่มีองค์ประกอบ 2 เฟส ประกอบด้วยสารอินทรีย์จะ

อยู่ในสถานะก๊าซและน้ำบางส่วนถูกควบแน่นจากการลดอุณหภูมิ สายดำเนินการนี้จะถูกส่งต่อไปยัง

ถังแยกเฟส “PHSE-SEP”เพ่ือแยกของของเหลวน้ำออกจากก๊าซของสารอินทรีย์ 

ถังแยกเฟสความดันสูง “PHSE-SEP” ถกูนำมาใช้เพ่ือศึกษาการแยกเฟสของสารอินทรีย์และ

น้ำให้แยกออกจากกัน โดยดำเนินการที่อุณหภูมิ 20 องศาเซลเซียสและที่ความดัน 48 บาร์  สาเหตุที่

ต้องดำเนินการที่ความดันสูงนั้นเนื่องจากต้องการให้น้ำควบแน่นตัวลงมาอยู่ในสถานะของเหลวให้

หมด โดยใช้อุปกรณ์ชื่อ “Flash2” ในการศึกษาผลของการแยกด้วยสมดุลของของก๊าซและของเหลว 

(Vapor-Liquid equilibrium) ซึ่งเป็นผลของอุณหภูมิและความดัน โดยผลิตภัณฑ์ที่แยกได้ในขั้นตอน

นี้จะแยกออกเป็น 2 สายตามเฟสได้แก่ “ORG-PHSE” เป็นเฟสของเหลวและ  “AUQ-PHSE” เป็น

เฟสก๊าซตามลำดับ 

สาย “AUQ-PHSE” คือสายกระบวนการของเฟสน้ำที่แยกตัวออกจากเฟสก๊าซของน้ำมัน

ชีวภาพ (สารอินทรีย์)  เนื่องจากอุณหภูมิของสายดำเนินการมีค่า 20 องศาเซลเซียส ดังนั้นสาย 

“AUQ-PHSE” จะถูกนำไปใช้ประโยชน์ต่อในการแลกเปลี่ยนความร้อน จากนั้นก็จะถูกนำออกจาก

กระบวนการเพ่ือนำไปทำการบำบัดต่อเพราะในเฟสน้ำยังมีสารอินทรีย์ละลายติดมาด้วยปริมาณน้อย 

สาย ““ORG-PHSE”” คือน้ำมันชีวภาพที่ถูกดึงองค์ประกอบของออกซิเจนแล้ว ซึ่งตอนนี้มี

คุณภาพที่เหมาะกับการนำไปใช้งาน และถูกส่งต่อไปยังอุปกรณ์ถัดไปเพ่ือทำการแยกผลิตภัณฑ์ 

ผลของการแยกเฟสในถังแยกความดันสูง ทำให้สายดำเนินการมีความดันสูงซึ่งไม่เหมาะกับ

การดำเนินการของอุปกรณ์ถัดไป  ดังนั้นสาย “ORG-FED”  จะถูกลดความดันโดยวาล์วลดความดัน 

“PV-VALE2” โดยใช้อุปกรณ์ที่มีชื ่อว่า “Valve” ในหมวด Pressure Changer  ของโปรแกรมแอ

สเพน พล ัส  สำหร ับหมวดในการคำนวณวาล ์วค ือ “Adiabatic flash for specified outlet 
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pressure (pressure changer)” พร้อมกับระบุความดันด้านขาออกวาล์ว (Outlet pressure) มีค่า

เท่ากับ 31 บาร์ซึ่งเท่ากับความดันในการดำเนินการของหอกลั่นบรรยากาศในกระบวนการถัดไป 

“VG-SEP” แสดงถึงถังแยกก๊าซกับของเหลวถูกนำมาใช้รองรับกับสายดำเนินการ “ORG-

FED” เนื่องจากการลดความดัน ทำให้สารอินทรีย์บางส่วนควบแน่นกลายเป็นของเหลว โดยใช้

อุปกรณ์ท่ีมีชื่อว่า “Sep” ในโปรแกรมแอสเพน พลัส สำหรับการจำลองการแยกจำเป็นต้องระบุสารที่

ต้องการแยกออก ในการศึกษาจะระบกุ๊าซที่เกิดขึ้นสำหรับแยกออกโดยแสดงในสายสายดำเนินการชื่อ

ว่า “VET-GAS” ส่วนของเหลวที่ได้แยกได้จะแสดงดังสายดำเนินการชื่อว่า “DIST-FD1” 

สาย “DIST-FD1” แสดงถึงสารอินทรีย์ (น้ำมันชีวภาพ)   ที่ถูกแยกก๊าซ  (Vent gas) ออก

แล้ว โดยจะถูกส่งออกจากกระบวนการปรับปรุงคุณภาพของน้ำมันชีวภพด้วยไฮโดรเจนไปสู่การแยก

ผลิตภัณฑ์ในกระบวนการแยกผลิตภัณฑ์โดยหอกลั่นแยกความดันบรรยากาศ 

สาย “VET-GAS1” แสดงถึงก๊าซ (Vent gas) ที่ผสมอยู่ในสารอินทรีย์ซึ่งถูกแยกออก โดย

องค์ประกอบของก๊าซที่ได้จะมีก๊าซแอมโมเนีย (Ammonia) อยู่ด้วย ดังนั้นสายดำเนินการ “VET-

GAS” จะถูกต่อไปยังอุปกรณ์ถัดไปเพื่อแยกผลิตภัณฑ์ก๊าซแอมโมเนีย 

ถังแยกผลิตภัณฑ์ก๊าซแอมโมเนีย “NH3-SEP” แสดงถึงถังที่ใช้แยกก๊าซแอมโมเนียออกจาก

ก๊าซผสมตัวอื่นโดยใช้อุปกรณ์ที่มีชื่อว่า “Sep” ในโปรแกรมแอสเพน พลัส  สำหรับการจำการแยกจะ

ระบุสารที่ต้องการแยกออกไปซึ่งก็คือก๊าซแอมโมเนียโดยแสดงดังสายดำเนินการ “NH3-PROD” 

สาย “NH3-PROD” แสดงถึงผลิตภัณฑ์ก๊าซแอมโมเนียที่ได้จากกระบวนการโดยจะถูกออก

จากกระบวนการ 

สาย “VET-GAS2” แสดงถึงก๊าซผสมที่ถูกแยกก๊าซแอมโมเนียออกไปแล้ว โดยภายใน

องค์ประกอบของก๊าซจะมีไฮโดรเจนที่เหลือจากการทำปฏิกิริยาในกระบวนการปรับปรุงคุณภาพ

น้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจน และก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์ ดังนั้นสายดำเนินการนี้จะถูกส่งกลับไป 

(Recycle line) ในกระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์เพื่อให้ก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์ทำปฏิกิริยากับไอ

น้ำและเปลี่ยนไปเป็นผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจน 
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4.3.8 แบบ ำล  กระบวนการแ ก ลิต ั      ห กลั่นแบบบรร ากาศ (Atmospheric 

distillation process) 

สำหรับน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพในสายดำเนินการ “DIST-1” นั้นมีคุณสมบัติพร้อมใช้เป็น

พลังงานในการเผาไหม้สำหรับเครื่องจักรหนัก แต่เนื่องจากงานวิจัยนี้ต้องการศึกษาผลิตภัณฑ์ที่

สามารถเพิ ่มมูลค่าให้กับน้ำมันเชื ้อเพลิงชีวภาพจากกระบวนการไพโรไลซิส ดังนั ้นจึงศึกษา

กระบวนการแยกผลิตภัณฑ์โดยการใช้หอกลั่นแบบบรรยากาศ (Atmospheric distillation process) 

ดังรูปที่ 4.19 เพื่อพิจารณาว่าผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพจากทะลายปาล์มสามารถเทียบเคียงได้กับ

ผลิตภัณฑ์ที่ได้จากการกลั่นแยกน้ำมันดิบ (Crude oil) ประเภทไหนบ้าง สำหรับรูปแบบในการแยก

ผลิตภัณฑ์จะอ้างอิงจากกระบวนการกลั่นกลั่นแบบ Complex refinery ของโรงกลั่นน้ำมันบางจาก

[75] แสดงดังรูป 4.20 

 

 

รูปที่ 4.19 แบบจำลองกระบวนการแยกผลิตภัณฑ์โดยหอกลั่นแบบบรรยากาศ ด้วยโปรแกรมแอสเพน 

พลัส 
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รูปที่ 4.20  แสดงโมเดลสำหรับการศึกษาการกลั่นแยกผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพของโรงกลั่นน้ำมันบาง

จาก [75] สำหรับแบบจำลองของกระบวนการแยกผลิตภัณฑ์โดยหอกลั่นแบบบรรยากาศ  

อุปกรณ์ “HEATER-7” คืออุปกรณ์ที่เพิ่มความร้อนเบื้องต้น (Pre-heat) ของหอกลั่นแบบ

บรรยากาศ  (ATM-DIST)  โดยเลือกใช้อุปกรณ์ท่ีชื่อว่า “Heater” ในโปรแกรมแอสเพน พลัส โดยทำ

การกำหนดอุณหภูมิของสายดำเนินการลงไป 

สาย “DIST-FD2” แสดงถึงสารอินทรีย์ที่ถูกเพ่ิมอุณหภูมิเพ่ือเตรียมแยกผลิตภัณฑ์ในหอกลั่น

แบบบรรยากาศ “ATM-DIS” 

หอกลั่นแยกผลิตภัณฑ์แบบบรรยากาศชื่อ “ATM-DIS” ถูกจำลองการแยกผลิตภัณฑ์น้ำมัน

เชื้อเพลิงชีวภาพโดยใช้ผลต่างของจุดเดือด (Boiling point) ของสาร โดยผลิตภัณฑ์ที่สนใจแยกนั้นจะ

ยึดตามหอกลั่นน้ำมันดิบแบบบรรยากาศแสดงดังตารางที่  4.6 สำหรับแบบจำลองหอกลั่นบรรยากาศ

จะเลือกใช้อุปกรณ์ชื ่อว่า “RadFrac” ในหมวดหมู่ Columns ของโปรแกรมแอสเพนพลัส โดย 

“RadFrac” เป็นอุปกรณ์ที่ไม่มีการใช้สมมุติฐานในการดำเนินการ เหมาะกับกระบวนการกลั่นแบบ
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ทั่วไปและสามารถป้อนค่าสายวัตถุดิบหรือสายผลิตภัณฑ์ที่มากกว่า 1 สายซึ่งตรงกับความต้องการใน

การแยกน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพที่ต้องการศึกษา 

 

ตารางที่ 4.6 ผลิตภัณฑ์ที่ได้รับจากการแยกโดยใช้หอกลั่นบรรยากาศ 

 

รายการที่ จำนวนคาร์บอน ช่วงจุดเดือด ผลิตภัณฑ์ ชื่อสายดำเนินการ 

1 C1-C4 0–30 °C ก๊าซ GAS 

2 C5-C6 30-85 °C ก๊าซโซลีน GASOLINE 

3 C6-C10 85-180 °C แนฟทา NAPHTHA 

4 C10-C16 180-260 °C เคโรซีน KEROSENE 

5 C16-C20 260-350 °C ดีเซล DIESEL 

 

เนื่องจากสายดำเนินการ NAPHTHA KEROSENE  และ DIESEL ออกจากหอกลั่นแยก

ผลิตภัณฑ์แบบบรรยากาศมีอุณหภูมิสูง ซึ่งไม่เหมาะกับสภาวะในเก็บ (Storage) ดังนั้นจำเป็นต้อง

ผ่านการแลกเปลี่ยนความร้อนโดยใช้ COOLER-6 COOLER-7 และ COOLER-8 ตามลำดับ โดยใช้

อุปกรณ์ชื่อว่า “Heater” ในโปรแกรมแอสเพน พลัส ในการศึกษาครั้งนี้จะกำหนดให้อุณหภูมิในการ

เก็บมีค่าเท่ากับ 40 องศาเซลเซียส 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 116 

4.4 การศึกษากระบวนการ ลิต ลั  านท แทน       ลิ  ีว า  

4.4.1 การศึกษา ลิต ั     ้ ากกระบวนการ   ร ล ิส 

เนื่องจากปฏิกิริยาของกระบวนการไพไรไซลิสขึ้นกับอุณหภูมิดังสมการที่แสดงในตารางที่ 4.4 

ดังนั้นวิธีการศึกษาหาสภาวะที่เหมาะสมสำหรับการผลิตน้ำมันชีวภาพ ถ่านชาร์ และก๊าซไม่กลั่นตัว

ชองกระบวนการไพโรไลซิส จะดำเนินการโดยศึกษาผลของอุณหภูมิการดำเนินการของถังปฏิกรณ์

ในช่วง 400 ถึง 650 องศาเซลเซียสซึ่งเป็นอุณหภูมิที่เหมาะสมสำหรับกระบวนการไพโรไลซิสแบบเร็ว 

(Fast pyrolysis) [26] โดยทำการศึกษาท่ีความดันคงท่ีคือ 1 บาร์ 

ค่าคอนเวอร์ชัน (Conversion) ของสารตั้งต้นได้แก่ ของแข็งเซลลูโลส เฮมิเซลลูโลส และ

ลิกนินจะถูกศึกษาเพื่อพิจารณาความสมบูรณ์ของการเกิดปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นของกระบวนการไพโรไล

ซิส โดยสำหรับกระบวนการที่ศึกษาถูกพิจารณาโดยใช้ถังปฏิกรณ์ประเภทต่อเนื่อง (Continuous 

reactor) ซึ่งถูกจำลองโดยใช้อุปกรณ์ชื่อว่า “RCSTR” ดังนั้นค่าวอนเวอร์ชั่นสามารถหาได้จากสมการ

ที่ (4.3) 

  A = 
FA0 − FA

FA0
                                                                             (4.3) 

โดยที่  A  คือ ค่าคอนเวอร์ชัน 

 A0  คือ อัตราการป้อนของสารตั้งต้นที่ป้อนเข้าระบบ (kg/h) 

 A  คือ อัตราการป้อนของสารตั้งต้นที่เหลือออกจากระบบ (kg/h) 

ผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพจะถูกวิเคราะห์หมู ่ฟังก์ชัน (Functional group) เพื ่อประเมิน

คุณภาพและค่าความร้อน (Heating Value) ที่ได้รับก่อนทำการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วย

กระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจน พร้อมทั้งเปรียบเทียบคุณสมบัติเบื้องต้น

ของน้ำมันชีวภาพโดยอ้างอิงจาก“ASTM burner fuel standard(76)” และข้อตกลงสำหรับคุณสมบัติ

พื้นฐานในการนำน้ำมันชีวภาพไปใช้ในอุปกรณ์ประเภทหม้อไอน้ำ (Boiler) เครื่องยนต์ดีเซล (Diesel 

engine)  และกังหันไอน้ำ (Steam turbine) ของสหภาพยุโรป 

ร้อยละสัดส่วนของก๊าซไม่กลั่นตัวที่ได้รับจากกระบวนการจะถูกวิเคราะห์เพื่อศึกษาหา

ปริมาณก๊าซไฮโดรเจนที่ได้รับก่อนที่จะส่งต่อไปเพ่ิมปริมาณยังกระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์ อีกทั้งยัง

ศึกษาค่าความร้อน (Heating Value) ที่ได้จากกระบวนการ 
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ถ่านชาร์ที่ได้จากกระบวนการจะถูกศึกษาองค์ประกอบของสารตั้งตันที่เหลือจากการทำ

ปฏิกิริยาและเนื่องจากถ่านชาร์เป็นสารตั้งต้นสำหรับกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันเพ่ือผลิตก๊าซสังเคราะห์

ซึ ่งมีก๊าซไฮโดรเจนที ่ต ้องการเป็นองค์ประกอบ ดังนั ้นในการศึกษาจะทำการนำเสนอสมการ

ความสัมพันธ์ระหว่างถ่านชาร์และก๊าซไฮโดรเจนที่ผลิตได้เพื่อดูอัตราส่วนที่เหมาะสมสำหรับการแยก

ผลิตภัณฑ์ถ่านชาร์ออกจากกระบวนการเพ่ือนำไปจำหน่าย 

4.4.2 การศึกษา ลิต ั   ก า สั  คราะห ท่ี  ้ ากกระบวนการแก ส ิ   ค ัน 

ปริมาณก๊าซสังเคราะห์ที่ผลิตได้จากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันจะถูกพิจารณาโดยการศึกษา

จาก 2 ปัจจัยที่สำคัญของกระบวนการคือ 

อุณหภูมิในการดำเนินการของถังปฏิกรณ์ เนื่องจากสมการจลนศาสตร์เคมี (Chemical 

Kinetics reaction) ที่นำมาศึกษาเพื่อทำนายผลของผลิตภัณฑ์ก๊าซสังเคราะห์นั้นเป็นฟังก์ชันของ

อุณหภูมิดังสมการในตารางที่ 4.7 โดยอุณหภูมิของการดำเนินงานจะถูกศึกษาในช่วง 500 องศา

เซลเซียสถึง 900 องศาเซลเซียส 

ปริมาณไอน้ำซึ่งเป็นตัวทำปฏิกิริยาของกระบวนการ เนื่องจากปฏิกิริยาหลักที่เกิดขึ้นนั้นเกิด

จากการนำไอน้ำมาปฏิกิริยาร่วมกับถ่านชาร์ หากใช้ไอน้ำที่มากเกินความต้องการ (Excess steam) ก็

จะช่วยให้ถ่านชาร์เกิดปฏิกิริยาได้ดีขึ ้น แต่หากการใช้ปริมาณไปน้ำที ่มากไปก็จะส่งผลให้ ก๊าซ

สังเคราะห์ที่ผลิตได้มีปริมาณของไอน้ำมากทำให้คุณภาพของก๊าซสังเคราะห์ในด้านค่าความร้อน 

(Heating value) ด้อยลงอีกท้ังยังเพ่ิมภาระ (Load) ให้กับอุปกรณ์ถัดไป ดังนั้นปริมาณไอน้ำที่มีความ

เหมาะสมเพื ่อให้ผลิตก๊าซไฮโดรเจนซึ ่งเป็นผลิตภัณฑ์ที ่ต ้องการจึงถูกนำมาพิจารณา โดยจะ

ทำการศึกษาท่ีอัตราส่วนของไอน้ำต่อถ่านชาร์ (S/C ratio) ในช่วง 1 ถึง 2.7 

4.4.3 การศึกษา ลิต ั   ก า     ร  นที่  ้ ากกระบวนการว  ต ร แก ส ิ ต  

ปัจจัยสำคัญในการศึกษาสำหรับการเพิ่มปริมาณก๊าซไฮโดรเจนในก๊าซสังเคราะห์สำหรับ

กระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์คือ  

ผลของอัตราส่วนระหว่างไอน้ำต่อก๊าซสังเคราะห์ (S/C ratio) ที่มีผลต่อการเพิ่มปริมาณก๊าซ

ไฮโดรเจนจะถูกนำมาพิจารณาตั้งแต่ค่า 1 ถึง 10 เพื่อศึกษาสภาวะที่เหมาะสม จากปัจจัยข้างต้นเมื่อ

ได้รับสภาวะที่ผลิตก๊าซไฮโดรเจนที่ได้รับมากที่สุดแล้วจะดำเนินการเปรียบเทียบสัดส่วนของก๊าซไฮโด

เจนในสายดำเนินการที่ป้อนเข้าและออกจากกระบวนการวอเตอร์แก๊สชิฟต์ 
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ผลของอุณหภูมิที ่มีผลต่อการเพิ ่มปริมาณก๊าซไฮโดรเจน เนื ่องจากถังปฏิกรณ์สำหรับ

กระบวนการวอเตอร ์แก ๊สซ ิฟต์ ใช ้หล ักการของสมด ุลเฟสและสารเคม ี (Calculate phase 

equilibrium and chemical equilibrium) การศ ึกษาผล ิตภ ัณฑ์ก ๊าซไฮโดรเจนที ่ เก ิดข ึ ้นจะ

ทำการศึกษาอุณหภูมิดำเนินการตั้ง 200 องศาเซลเซียสถึง 500 องศาเซลเซียส เพื่อหาอุณหภูมิที่

เหมาะสมในการเพ่ิมผลิตภัณฑ์ไฮโดรเจนให้ได้มากท่ีสุด ทั้งนี้จะดำเนินการศึกษาที่ความดันคงที่คือ 48 

บาร์ นอกจากนี้ค่าคอนเวอร์ชั่น (Conversion) ของก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์ซึ่งเป็นสารตั้งต้นของ

ปฏิกิริยาจะถูกพิจารณาร่วมกับการเปลี่ยนแปลงของอุณหภูมิใที่ทำการศึกษา 

4.4.4 การศึกษาค าความร้ นที่  ้ ากก า สั  คราะห  ากกระบวนการ  า หม้ 

การใช้ประโยชน์จากก๊าซสังเคราะห์ที่เกิดขึ้นภายในกระบวนการหลังจากแยกผลิตภัณฑ์

ไฮโดรเจนออกแล้ว สำหรับงานวิจัยนี้สนใจนำไปใช้เพ่ือเป็นแหล่งพลังงานความร้อน โดยการศึกษาค่า

ความร้อน (Heating value) ที ่ได้จากการเผาไหม้ก๊าซสังเคราะห์ร่วมกับถ่านชาร์ซึ ่งทำการปรับ

อุณหภูมิที่ศึกษาตั้งแต่ 500 องศาเซลเซียสถึง 1100 องศาโดยการทำนายก๊าซสังเคราะห์ที่ได้จากการ

เผาและค่าความร้อนนั ้นจะใช้ว ิธ ีสมดุลเฟสและสารเคมี (Calculate phase equilibrium and 

chemical equilibrium)  สำหรับค่าความร้อนที่ได้รับจากสภาวะที่เหมาะสมจะถูกนำไปใช้ต่อในการ

แลกเปลี่ยนอุณหภูมิของระบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่ทำการศึกษาต่อไป 

4.4.5 การศึกษา ลิต ั   น ำมัน ีว า ที่  ้ ากกระบวนการปรับปร  ค   า น ำมัน ้ว 

    ร  น 

องค์ประกอบของน้ำมันชีวภาพที่เปลี่ยนแปลงไปจากการทำปฏิกิริยาโดยการดึงสารประกอบ

ของธาตุออกซิเจนออกมาในรูปของเฟสน้ำจะถูกพิจารณาเพื่อเปรียบเทียบคุณภาพของน้ำมันชีวภาพ

ก่อนและหลังปรับปรุงคุณภาพพร้อมค่าทั้งพิจารณาค่าความร้อนที่เปลี่ยนไป นอกจากนี้ปริมาณของ

เฟสสารอนินทรีย์ เฟสของสารอินทรีย์ และก๊าซแอมโมเนียที่ได้จะศึกษาร่วมด้วย 

4.4.6 การศึกษาการแ ก ลิต ั   น ำมัน ีว า  ากกระบวนการกลั่นแบบบรร ากาศ 

การแยกผลิตภัณฑ์ของน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพโดยวิธีการกลั่นแบบบรรยากาศจะทำการศึกษา

ปัจจัยดังนี้ 

ผลของ Reflux ratio ที่เหมาะสมต่อความปริสุทธิ์ของผลิตภัณฑ์ที่ได้บนยอดหอ (Distillate 

product) จะถูกพิจารณาร่วมกับการใช้พลังงาน (Duty) ของคอนเดนเซอร์ (Condenser)  และหม้อ
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ไอน้ำ (Reboiler) ที ่ เป ็นผลจากการปรับ Reflux ratio เพื ่อหาอัตราส่วนที ่เหมาะสมของการ

ดำเนินการ 

ศึกษาปริมาณสารแต่ละขั้น (Stage) ภายในหอกลั่นบรรยากาศเพื่อหาขั้นที่เหมาะสมในการ

ดึงผลิตภัณฑ์ที่ออกจากข้างหอ (Side stream product) พร้อมทั้งศึกษาองค์ประกอบและความ

บริสุทธิ์ของช่วงผลิตภัณฑ์ที่ได้รับ 
 

4.5 วิธีการสร้า แบบ ำล   คร  ข า  คร ่  แลก ปลี่ นความร้ นใน ปรแกรม Aspen Energy 

Analyzer 

เมื ่อพิจารณาแบบจำลองกระบวนการผลิตเชื้อเพลิงทดแทนชีวภาพจะเห็นได้ว่าภายใน

กระบวนการมีความต้องการเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนสำหรับการเพิ่มและลดอุณหภูมิเพื่อให้การ

ดำเนินการเป็นไปอย่างเหมาะสม จากการสร้างแบบจำลองของกระบวนการผลิตพลังงานเชื้อเพลิง

ทดแทนชีวภาพในโปรแกรมแอสเพน พลัส จะเห็นได้ว่ากระบวนการมีทั้งสายความร้อนและความเย็น

ที่ทิ้งออกจากกระบวนการที่ศึกษา ดังนั้นหากสามารถนำความร้อนและความเย็นของสายดำเนินการ

เหล่านั้นกลับมาใช้ประโยชน์ (Heat recovery) ก็จะช่วยให้กระบวนการที ่สนใจศึกษาลดการใช้

พลังงานจากกระแสสาธารณูปโภคได้ (Utility stream)  

ผู้วิจัยสนใจศึกษาการสร้างเครือข่ายของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนลง (Heat Exchanger 

Network) ในโปรแกรมแอสเพน เอ็นเนอร์จี อนาไลเซอร์ (Aspen Energy Analyzer) โดยใช้หลักการ

ของการวิเคราะห์พินซ์ (Pinch analysis) สำหรับการออกแบบและแลกเปลี่ยนพลังงานของกระแส

ร้อนและกระแสเย็นภายในในกระบวนการผลิตพลังงานทดแทนเชื้อเพลิงชีวภาพ ซึ่งมีขั ้นตอนใน

การศึกษาดังรูปที่ 4.21 
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สร้า แบบ  าล  กระบวนการ ินทิ กรตใน
 ปรแกรมแ ส  น  ลัส

สม  ลมวลสารและ ลั  านข  สา แลก ปล่ี นความร้ น
•  กระแสร้ น (Hot stream)
•  กระแส  ็น (Cold stream)
•  ปริมา การ หล  ิ มวล (Mass flow)
•  ปริมา การ หล  ิ   นทาลป  (Enthalpy flow)
•  ค าความ  ความร้ นข  สาร (Heat capacity)

สร้า แบบ  าล  ระบบ คร  ข า ข   คร ่  
แลก ปลี่ นความร้ นใน ปรแกรม
แ ส  น   ็น น ร  ี  นา ล   ร  

ศึกษาและ ปรี บ ที บแบบ  าล  
 คร  ข า ข   คร ่  แลก ปลี่ นความร้ นท่ี

มีความ หมาะสมทั  หม  10 แบบ

แบบ  าล   คร  ข า ข   คร ่  แลก ปล่ี น
ความร้ นที่ ีที่ส  ส าหรับกระบวนการ

 ินทิ กรต

ต้นท น  ินล ท น (Capital Cost)

ต้นท นรวม (Total cost)

  านวน คร ่  แลก ปล่ี นความร้ น (ตัว) ลต า ข     ห  มิท่ีน้  ที่ส   ( Tmin) 
ในการแลก ปล่ี นความร้ นส าหรับ

กระบวนการ     ้า  ิ  าก Linhoff 
March (1998) 

ปริมา การใ ้สาธาร  ป  คร้ นและ  ็น

   นท่ีแลก ปลี่ นความร้ นที่ต้  การ (ตร.ม.)

  านวน  ลล  (No. of Shells) ข   คร ่  
แลก ปลี่ นความร้ น

ต้นท นการ  า นินการ (Operating Cost)

 ลต า ข     ห  มิท่ีน้  ที่ส   ( Tmin) ท่ี
 หมาะกับกระบวนการ

 
 

 

รูปที่ 4.21 ขั้นตอนการออกแบบระบบครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน (Heat Exchanger 

Network) สำหรับกระบวนการผลิตพลังงานทดแทนชีวภาพที่สนใจศึกษา 

 

4.5.1. การระบ กระแสข  สา แลก ปลี่ นความร้ น ากกระบวนการ ลิต ลั  านท แทน 

ขั้นตอนแรกสำหรับการวิเคราะห์การสร้างระบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนคือการ

ระบุกระแสร้อนและกระแสเย็นจากกระบวนการ โดยรูปที่ 4.22 แสดงกระแสของสายร้อนและเย็น
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พร้อมทั้งอุณหภูมิเริ่มต้นและอุณหภูมิเป้าหมายที่ต้องการของสายดำเนินการในกระบวนการผลิต

เชื้อเพลิงทดแทนชีวภาพ 

 

PYR-GAS1500 °C 40 °C

DIESEL311 °C 40 °C

2-PHASE1300 °C 20 °C

KEROSENE277 °C 40 °C

SYNGAS-4240 °C 60 °C

NAPHTHA143 °C 40 °C

CONDENSER83 °C 1 °C

PYR-GAS240 °C 20 °C

H2O-OUT120 °C 40 °C

REBOILER 277 °C311 °C

HT1-PROD 270 °C350 °C

H2-FD2 263 °C270 °C

DIST-FD1 80 °C150 °C

OIL-FD2 54 °C270 °C

AIR-FD1 25 °C381 °C

H2O-FD1 25 °C900 °C

H2O-FD2 25 °C240 °C

AUQ-PHSE 20 °C40 °C

HOT-GAS1090 °C 100 °C

SYNGAS-2508 °C 240 °C

 

 

รูปที่ 4.22 กระแสของสายร้อนและเย็นพร้อมทั้งอุณหภูมิเริ่มต้นและอุณหภูมิเป้าเหมายที่

ต้องการ 

กระแสร้ น ค   กระแสภายในกระบวนการผลิตพลังงานทดแทนชีวภาพที่ต้องการลดอุณหภูมิหรือทำ
ให้เย็น ได้แก่  

สาย “HOT-GAS” เป็นสายของก๊าซสังเคราะห์ที่ถูกนำไปเผาในกระบวนการเผาไหม้ร่วมกับ
ถ่านชาร์ เพื ่อที ่จะนำค่าความร้อนที่ได้จากก๊าซสังเคราะห์มาใช้เป็นแหล่งพลังงานความร้อนใน
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กระบวนการผลิตพลังงานทดแทนเชื้อเพลิงชีวภาพ โดยหลังจากนำไปแลกเปลี่ยนความร้อนแล้ว สาย 
“HOT-GAS” จะมีอุณหภูมิลดลง 

สาย “SYN-GAS2” เป็นสายของก๊าซสังเคราะห์ที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิส กระบวนการ
แก๊สซิฟิเคชัน และกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจน โดยอุณหภูมิของก๊าซ
สังเคราะห์ที่ได้จากทั้ง 3 กระบวนการถูกผสมทำให้มีอุณหูมิสูงกว่าที่กระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์
ดำเนินการ ดังนั้นจำเป็นจะต้องลดอุณหภูมิของกระแสลง 

สาย “PYR-GAS1 และ PYR-GAS2” เป็นสายผลิตภัณฑ์ที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิส 
หลังจากท่ีแยกถ่านชาร์ออกแล้ว จำเป็นที่ต้องลดอุณหภูมิของสายกระบวนการให้เย็นลง เพ่ือที่จะทำ
การแยกผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพและก๊าซไม่กลั่นตัวออกจากกัน 

สาย “DISEL” เป็นผลิตภัณฑ์ในช่วงน้ำมันดีเซลหรือน้ำมันก๊าดที่ได้จากกระบวนการกลั่นแยก
ผลิตภัณฑ์ของกระบวนการกลั ่นแบบสุญญากาศดังนั ้นก่อนนำไปบรรจุที ่ถังเก็บ (Storage tank) 
จำเป็นที่ต้องลดลงอุณหภูมิลง 

สาย “2-PHASE1” เป็นสายของผลิตภัณฑ์ที่ได้จากกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วย
ไฮโดรเจนซึ่งดำเนินการที่อุณหภูมิสูงที่ 300 องศาเซลเซียส ดังนั้นจำเป็นต้องลดอุณหูมิของสาย
ผลิตภัณฑ์ซึ่งประกอบด้วยเฟสของสารอินทรีย์และเฟสของน้ำลง เพื่อที่จะทำการแยกเฟสในถังแยก 
(FLSH-SEP) ถัดไป 

สาย “KEROSENE” เป็นผลิตภัณฑ์ในช่วงของเคโรซีนหรือน้ำมันก๊าดที่ได้จากกระบวนการ
กลั่นแยกผลิตภัณฑ์ของกระบวนการกลั่นแบบสุญญากาศดังนั้นก่อนนำไปบรรจุที่ถังเก็บ (Storage 
tank) จำเป็นที่ต้องลดลงอุณหภูมิลง 
 สาย “SYN-GAS4” เป็นสายของก๊าซสังเคราะห์ที่ถูกเพ่ิมความเข้มข้นของก๊าซไฮโดรเจนโดย
กระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์ หลังจากนั้นจะถูกส่งไปที่กระบวนการดูดซับ 

สาย “NAPHTHA” เป็นผลิตภัณฑ์ในช่วงแนฟทาที่ได้จากกระบวนการกลั่นแยกผลิตภัณฑ์
ของกระบวนการกลั่นแบบสุญญากาศดังนั้นก่อนนำไปบรรจุที่ถังเก็บ (Storage tank) จำเป็นที่ต้อง
ลดลงอุณหภูมิลง 
 

 
สาย “CONDENSER” คือ สายของผลิตภัณฑ์ยอกหอที่ถูกป้อนกลับเข้าหอด้วยค่า Reflux 

ratio 
สาย “H2O-OUT1” คือน้ำที่เป็นผลิตภัณฑ์รอง (By-product) ที่ได้จากกระบวนการวอเตอร์

แก๊สซิฟต์ โดยมีอุณหภูมิที่ 240 องศาเซลเซียส ซึ่งสามารถที่จะใช้เป็นกระแสร้อนแลกเปลี่ยนให้กับ
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กระแสเย็นในเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนได้ โดยหลังจากนำสายกระบวนการนี้ไปแลกเปลี่ยนความ
ร้อนแล้ว สาย “H2O-OUT1” จะมีอุณหภูมิลดลง 

 
กระแส  ็น ค   กระแสภายในกระบวนการผลิตพลังงานทดแทนเชื้อพลิงชีวภาพที่ต้องการเพิ่มอุณหูมิ
หรือทำให้ร้อน ได้แก่  

สาย “REBOILER” เป็นสายดำเนินการภายในก้นหอของหอกลั่นบรรยากาศซึ่งจะถูกให้ความ
ร้อนจากหม้อต้มไอน้ำ (Reboiler) ทำให้บางส่วนกลายเป็นไอกลับเข้าไปในหอ 

สาย “HT1-PROD” เป็นสายผลิตภัณฑ์ที่ได้จากถังปฏิกรณ์แรกของน้ำกระบวนการปรับปรุง
คุณภาพด้วยไฮโดรเจน โดยจะถูกเพิ่มอุณหูมิให้สูงขึ้นที่ 350 องศาเซลเซียส เพื่อทำปฏิกิริยาต่อในถัง
ปฏิกรณ์ถัดไป 

สาย “H2-FD2” เป็นสายของผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจนบริสุทธิ์ที่ได้จากกระบวนการดูดซับ
แบบซับความดัน เนื่องจากกระบวนการดูดซับแบบสลับความดันดำเนินการที่อุณหภูมิ 60 องศา
เซลเซียส แต่กระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วยไฮโดรเจนนั้นดำเนินการที่ 270 องศาเซลเซียส
ทำให้จำต้องทำการเพ่ิมอุณหภูมิให้กับสายดำเนินการนี้ 

สาย “DIST-FD1” เป็นสายผลิตภัณฑ์ของสารอินทรีย์ที่ได้จากกระบวนการปรับปรุงคุณภาพ
น้ำมันด้วยไฮโดรเจนที่ถูกแยกผลิตภัณฑ์ก๊าซสังเคราะห์ออกแล้ว โดยจะถูกเพิ่มอุณหภูมิขึ ้น (Pre-
heat) ก่อนเข้าสู่หอกลั่นแยกแบบบรรยากาศ (ATM-DIS) 

สาย “OIL-FD2” เป็นสายของผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิสที่ผา่น
การลดอุณหภูมิลงเพื่อแยกก๊าซไม่กลั่นตัวออก โดยถูกนำมาให้ความร้อนเพื่อให้มีอุณหภูมิสูงขึ้น 270 
องศาเซลเซียส ก่อนจะป้อนเข้าสู่กระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วยไฮโดรเจน 

สาย “AIR-FD1” เป็นสายของอากาศที่อุณหภูมิบรรยากาศที่ถูกนำมาให้ความร้อนที่อุณหภูมิ 
381 องศเซลเซียส เพื่อไล่ความชื้นของทะลายปาล์มปริมาณ 145 ตันต่อชั่วโมง ในกระบวนการ
ปรับปรุงคุณภาพวัตถุดิบ  

สาย “H2O-FD1” เป็นสายของน้ำที่ถูกนำมาให้ความร้อนเพื่อให้กลายเป็นไอน้ำสำหรับใช้
เป็นตัวทำปฏิกิริยากับถ่านชาร์ในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน  

สาย “H2O-FD2” เป็นสายของน้ำที่ถูกนำมาให้ความร้อนเพื่อให้กลายเป็นไอน้ำสำหรับใช้
เป็นตัวทำปฏิกิริยากับกับก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์ในก๊าซสังเคราะห์เพื่อเพิ่มปริมาณของผลิตภัณฑ์
ก๊าซไฮโดรเจนในกระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์ 
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สาย “AUQ-PHSE” เป็นสายของเฟสน้ำที่ถูกแยกออกจากเฟสสารอินทรีย์ของกระบวนการ
ปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วยไฮดดรเจน โดยมีอุณหภูมิต่ำที ่ 20 องศาเซลเซียสสามารถที ่นำไป
แลกเปลี่ยนความร้อนภายในกระบวนการได้ โดยหลังจากจากแลกเปลี่ยนความร้อนแล้ว กำหนดให้มี
อุณหภูมิเป้าหมายที่ 40 องศาเซลเซียส ก่อนส่งไประบบบำบัดน้ำต่อไป 

4.6 การศึกษาแบบ ำล  ข  ระบบ คร  ข า แลก ปลี่ นความร้ นที่ ีที่ส  สำหรับกระบวนการ

 ลิต ลั  านท แทน ีว า  

4.6.1 การศึกษา ลต า ข     ห  มิที่น้  ที่ส   (∆Tmin) ที่ หมาะสมกับกระบวนการ 

∆Tmin สำหรับการออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนจะถูกศึกษาตั้งแต่ 3 องศา
เซลเซียสถึง 25 องศาเซลเซียสซซึ่งสอดคล้องกับค่าที่เหมาะสมตามประสบการณ์ของ Linnhoff [40] 
โดยจะเปรียบเทียบความเหมาะสมของ ∆Tmin ร่วมกับค่าใช้จ่ายรวมและค่าใช้จ่ายในการดำเนินการ 
และนำเสนอค่า ∆Tmin ที่เหมาะสมสำหรับกระบวนการผลิตสารประกอบไฮโดรคาร์บอนถ่านชาร์ และ
ก๊าซไฮโดรเจน 

4.6.2 การศึกษา ส้น ค้ ค ม  สิท (Composite Curve) และ ส้น ค้ แกรน  ค ม  สิท (Grand 

Composite Curve) 

ข้อมูลสมดุลมวลสารและพลังงานของกระแสร้อนและเย็นสำหรับการออกแบบเครือข่าย

เครืองแลกเปลี่ยนความร้อนของกระบวนการที่ศึกษาแสดงดังตาราง ช-1 ของภาคผนวก ช จะถูก

นำมาสร้างเป็นเส้นโค้งคอมโพสิท และเส้นโค้งแกรนด์คอมโพสิทได้ เพื่อศึกษาอุณหภูมิจุดพินช์ 

ปริมาณความต้องการของกระแสสาธารณูปโภคร้อยที่น้อยที่สุด (QH,min) และปริมาณความต้องการ

ของกระแสสาธารณูปโภคเย็นที่น้อยที ่สุด (QC,min) ของกระบวนการที่ศึกษา นอกจากนี้ยังศึกษา

ประเภทของกระแสสาธารณูปโภคท่ีเหมาะสม 

4.6.3 ปั  ั ในการ ิ าร า ล  กการ  กแบบ คร  ข า แลก ปลี่ นความร้ นที่ ีที่ส   

สำหรับการออกแบบระบบเครือข่ายของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน ผู้วิจัยจะดำเนินการใช้

โปรแกรมแอสเพน เอ็นเนอร์จี อนาไลเซอร์ ออกแบบระบบเครือข่ายของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน

ให้จำนวน 10 แบบ เพ่ือศึกษาการออกแบบที่ที่ดีที่สุดโดยมีปัจจัยในการศึกษาดังนี้ 

1) ปริมาณของกระแสสาธารณูปโภคร้อนและเย็นที่ต้องใช้ในการแลกเปลี่ยนความร้อน  

2) ต้นทุนการดำเนินการ (Operating Cost)  

3) ต้นทุนเงินลงทุน (Capital Cost)  
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4) เงินทุนรวม (Total cost)  

5) จำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน (Number of Units)  

6) จำนวนเชลล์ (Number of Shells)  

7) พ้ืนที่แลกเปลี่ยนความร้อนรวม (m2)  

จากการพิจารณาปัจจัยข้างต้นจะช่วยให้ผู ้ว ิจ ัยสามารถนำเสนอเครือข่ายของเครื ่อง

แลกเปลี่ยนความร้อนที่ดีที่สุดสำหรับกระบวนการผลิตพลังงานทดแทนชีวภาพได้  ทั้งนี้การศึกษาจะ

พิจารณาเฉพาะสายกระบวนการที่นำมาแลกเปลี่ยนอุณหภูมิผ่านเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนเท่านั้น 

จะไม่พิจารณาถึงการแลกเปลี่ยนความร้อนของเครื่องปฏิกรณ์ 
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4.7 การศึกษาความค ้มค าทา  ศรษ ศาสตร  (Economics) ข  กระบวนการ ลิต ลั  าน

ท แทน ีว า  

4.7.1 ราคาขา  ลิต ั    

ผลิตภัณฑ์ที่ได้รับจากกระบวนการที่ศึกษาและราคาขายของผลิตภัณฑ์แสดงดังตารางที่ 4.7  

ตารางที่ 4.7 ราคาขายต่อหน่วยของผลิตภัณฑ์ที่ได้รับจากกระบวนการที่ศึกษา 

 

รายการ ผลิตภัณฑ์ ราคาต่อหนวย (บาท) 

1 ก๊าซไฮโดรเจน (H2)   61.91 (บาท/kg) [77] 

2 ก๊าซสังเคราะห์ (C1-C4)  855.22 (บาท/m3) [68] 

3 ก๊าซโซลีน (C5-C6)   3126.42 (บาท/bbl) [68]  

4 แนฟทา (C6-C10)   3126.42 (บาท/bbl) [68] 

5 เคโรซีน (C10-C16)   2996.53 (บาท/bbl) [68] 

6 ดีเซล (C16-C18)   2924.04 (บาท/bbl) [68] 
 

4.7.2 ต้นท นค าใ ้  า ในการวิ คราะห  ลต บแทนทา  ศรษ ศาสตร  

ต้นทุนและค่าใช้จ่ายสำหรับการวิเคราะห์ในการจัดทำโครงการสามารถพิจารณาได้จาก 2 

ปัจจัยหลักได้แก่ 

4.7.2.1.ค าการ ั       ปกร  ทั  หม  (Total Purchased Equipment Cost, TPEC) 

ราคาอุปกรณ์สำหรับกระบวนการที่ศึกจะทำการอ้างอิงจากงานวิจัยที่เกี่ยวข้องโดยใช้สมการ

ความสัมพันธ์ระหว่างกำลังการผลิตและราคาอุปกรณ์มาใช้ (สมการที่ 2.20) เพ่ือให้ได้คาคาอุปกรณืที่

มีความเหมาะสมกับกำลังการผลิตของกระบวนการที่ศึกษา จากนั้นจะใช้ Cost index แสดงดังสมการ

(2.21) ในการปรับราคาอุปกรณ์ในปีที่ทำการศึกษามาเป็นปีปัจจุบัน (2562) โดยราคาอุปกรณ์จากการ

อ้างอิงงานวิจัยที่เก่ียวข้องสรุปได้ดังตารางที่ 4.8 
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ตารางที่ 4.8 แสดงราคาอุปกรณ์สำหรับกระบวนการผลิตเชื้อเพลิงทดแทนชีวภพ  

รายการ รายละเอียด 
ราคาปีที่อ้างอิงจากงานวิจัย  

(บาท) 

1 กระบวนการปรับปรุงคุณภาพวัตถุดิบ                             641,662  

2 กระบวนการไพโรไลซิส                       155,478,288  

3 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน                       245,177,300  

4 กระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์                       197,337,827  

5 กระบวนการดูดซับแบบสลับความดัน                       504,517,602  

6 กระบวนการเผาไหม้                       310,327,109  

7 กระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วยไฮโดรเจน                       251,786,701  

8 กระบวนกลั่นแยกผลิตภัณฑ์แบบบรรยากาศ                       209,297,695  

ราคาอุปกรณ์รวม                     1,874,564,184  

 

ราคาอุปกรณ์สำหรับกระบวนการปรับปรุงคุณภาพวัตถุดิบเบื้องต้น (Feed pretreatment) 

จะวิเคราะห์ราคาจากการงานวิจัยที่นำเสนอโดย Shemfe และคณะ [78] 

ในส่วนราคาอุปกรณ์ของกระบวนการไพโรไลซิส (Pyrolysis process), กระบวนการแก๊สซฟิิ

เคช ัน (Gasification process) , กระบวนการวอเตอร ์แก ๊สซ ิฟต ์  (Water gas shift process) , 

กระบวนการดูดซับแบบสลับความดัน (Pressure swing adsorption process), กระบวนการ

ปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจน (Hydrotreating process), กระบวนการแยกผลิตภัณฑ์

โดยหอกลั ่นแบบบรรยากาศ (Atmospheric distillation process) และกระบวนการเผาไหม้ 

(Combustion process) จะอ ้างอ ิงจากการเท ียบราคาอ ุปกรณ์ท ี ่นำเสนอโดย Rezaei และ  

Mehrpooya [11] 

4.7.2.2 ค าการล ท นข  การ ำ นินการ คร การทั  หม  (Total Project Investment Costs, 

TPIC) 

ในงานวิจัยจะนำอัตราส่วนการคำนวณที่นำเสนอโดย Jones และคณะ [43] มาพิจารณา

ปัจจัยดังต่อไปนี้ 
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7) ค่าดำเนินการจัดซื้ออุปกรณ์และค่าติดตั้งอุปกรณ์ (Purchased Equipment Installation) 

คิดท่ี 39 เปอร์เซ็นต์ของ TPEC 

8) ค่าอ ุปกรณ์ควบค ุมและระบบควบคุม ( Instrumentation and Controls) ค ิดท ี ่  26 

เปอร์เซ็นต์ของ TPEC 

9) ระบบท่อ (Piping system) คิดท่ี 31 เปอร์เซ็นต์ของ TPEC 

10) ระบบไฟฟ้า (Electrical Systems) คิดท่ี 10 เปอร์เซ็นต์ของ TPEC 

11) ค่าก่อสร้างโรงงานและอุปกรณ์อำนวยความสะดวก (Building including services) คิดที่ 

29 เปอร์เซ็นต์ของ TPEC 

12) ค่าปรับปรุงพื้นที่ (Yard Improvements) คิดท่ี 12 เปอร์เซ็นต์ของ TPEC 

ค่าใช้จ่ายทางอ้อม (Indirect Costs) คือค่าใช้จ่ายในส่วนของการออกแบบและการ

ก่อสร้างทางวิศวกรรม โดยจะอ้างอิงสัดส่วนของการคำนวณจาก Jones และคณะ [43]   ซึ่ง

มีรายการในการวิเคราะห์ดังนี้  

1) ค่าการออกแบบทางวิศวกรรม (Engineering design) คิดที่ 32 เปอร์เซ็นต์ของ 

TPEC 

2) ค่าการก่อสร้าง (Construction) คิดท่ี 34 เปอร์เซ็นต์ของ TPEC 

3) ค่าธรรมเนียมทางกฎหมายและค่าจ้างผู้รับเหมา (Legal and Constructor Fees) 

คิดท่ี 23 เปอร์เซ็นต์ของ TPEC 

4) ค่าความไม่แน่นอนของโครงการ (Project Contingency) คิดที่ 37 เปอร์เซ็นต์ของ 

TPEC 

4.7.3 ค าใ ้  า ระหว า การ ำ นินการ (Operating cost) 

 ค่าใช้จ่ายระหว่างการดำเนินการ คือ รายจ่ายที่เกิดขึ้นในการนำทะลายปาล์มซึ่งเป็นวัสดุ

เหลือทิ้งชีวมวลมาผ่านกระบวนการที่ศึกษาเพื่อผลิตสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซ

ไฮโดรเจน โดยมีปัจจัยในการพิจารณาดังนี้ 

1) ค่าวัตถุดิบของกระบวนการ (Raw materials Cost) ได้แก่ ทะลายปาล์ม ก๊าซไนโตรเจน

สำหรับกระบวนการไพโรไลซิส น้ำในการทำปฏิกิริยาในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันและ

กระบวนกการวอเตอร์แก๊สซิฟต์ เป็นต้น 
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2) ค่าสาธารณูปโภค (Utility Costs) ได้แก่ ค่าไฟโดยอ้างอิงจากความต้องการใช้งานจากผล

การศึกษาการสร้างแบบจำลองของกระบวนการผลิตพลังงานทดแทนเชื้อเพลิงชีวภาพในแต่

ละอุปกรณ์ และค่ากระแสสาธารณูปโภคที่ใช้ในระบบเครือข่ายของเครื่องแลกเปลี่ยนความ

ร้อนโดยราคราจะอ้างอิงผลจากการสร้างแบบจำลองเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนใน

โปรแกรม Aspen Energy Analyzer ซึ่งราคาในส่วนนี้นี ้ประกอบด้วย ค่า Refrigerant 1, 

HP Steam, Fired Heat (1000) และ Cooling Water 

3) ค่าแรง (Labor Costs) ประกอบด้วยค่าแรงของผู้ปฏิบัติการ (Operator) หัวหน้างานและ

ช่างซ่อมบำรุงรักษา โดยอ้างอิงการคำนวณคาท่ีเสนอโดย Jones และคณะ [43] โดยมี

รายละเอียดการคิดดังนี้ 

• ค่าแรงของผู้ปฏิบัติการ (Operator) คิดท่ี 37.66 ดอลลาร์/ชั่วโมง 

• หัวหน้างาน คิดท่ี 1.1 เปอร์เซ็นต์ของค่าแรงผู้ปฏิบัติการ 

• ช่างซ่อมบำรุงรักษา คิดท่ี 98 เปอร์เซ็นต์ของค่าแรงผู้ปฏิบัติรวมกับหัวหน้างาน  

4) ค่าอุปกรณ์ซ่อมแซม (Maintenance Materials) คิดท่ี 2 เปอร์เซ็นต์ของ TPIC  

5) ค่าภาษีท้องถิ่นและการประกันภัย (Local taxes & Insurance) คิดท่ี 2 เปอร์เซ็นต์ของ 

TPIC 

4.7.4 การศึกษา ลต บแทนทา  ศรษ ศาสตร  

 สำหรับแบบจำลองกระบวนการผลิตสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซ

ไฮโดรเจน จะวิเคราะห์จากระยะเวลาคืนทุน  มูลค่าปัจจุบันสุทธิ  และอัตราผลตอบแทนภายใน โดยมี

จะพิจารณาภาษีนิติบุคคลที่อัตราร้อยละ 20 ของกำไรสุทธิเพื่อสรุปว่ากระบวนการที่นำเสนอมีความ

น่าคุ้มค่าในการลงทุนหรือไม ่ทั้งนี้จะไม่มีการพิจารณาค่าเสื่อมราคาของอุปกรณ์ 
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จากรูปที่ 5.1 จะเห็นได้ว่ากระบวนการผลิตพลังงานทดแทนเชื้อเพลิงชีวภาพที่ทำการศึกษา

ประกอบด้วย 8กระบวนการย่อย โดยในแต่ละกระบวนการถูกวิเคราะห์หาสภาวะที่ทำให้ได้รับ

เชื้อเพลิงทดแทนชีวภาพในปริมาณมากสุด 

5.1  ลการศึกษา ลิต ั   ที่  ้ ากกระบวนการ   ร ล ิส 

กระบวนการไพโรไลซิสนับว่าเป็นกระบวนการที่สำคัญที่สุดของกระบวนการที่ทำการศึกษา

เพ่ือผลิตพลังงานทดแทนเชื้อเพลิงชีวภาพจากทะลายปาล์ม เนื่องจากเป็นกระบวนการแรกท่ีมีการการ

เปลี่ยนทะลายปาล์มโดยเริ่มต้นอยู่ในรูปของแข็งชีวมวลไปเป็นน้ำมันชีวภาพ ถ่านชาร์  และก๊าซไม่

กลัน่ตัวอีกท้ังปฏิกิริยาของกระบวนการไพโรไลซิสที่ทำการศึกษามีทั้งหมด 19 สมการแสดงดังตารางที่ 

4.4 ดังนั้นก่อนการนำกระบวนการอื่น ๆ มาอินทิเกรตเข้ากับกระบวนการไพโรไลซิสจำเป็นต้องมีการ

ตรวจสอบความถูกต้อง (Validation) ของแบบจำลองกระบวนการไพโรไลซิสก่อน โดยผู้วิจัยได้ทำการ

สร้างแบบจำลองและตรวจสอบความถูกต้องของแบบจำลองที่สร้างขึ้นโดยมีขั้นตอนดังนี้ 

1. สร้างแบบจำลองของกระบวนการไพโรไลซิสที ่นำเสนอโดย Ângelo [74] ซึ ่งศึกษา

แบบจำลองของกระบวนการไพโรไลซิสของไม้สน (pine wood)  ในโปรแกรมแอสเพนพลัส 

ดำเนินการที่สภาวะ 500 องศาเซลเซียสและ 1.1 บาร์ จากการศึกษาการสร้างแบบจำลองตาม

งานวิจัยดังกล่าวพบว่าปริมาณของผลิตภัณฑ์ที่ได้รับแสดงมีค่าความคลาดเคลื่อนแสดงดังตารางที่ 5.1 

ตารางที่ 5.1 การเปรียบเทียบผลิตภัณฑ์ที่ได้การสร้างแบบจำลองของกระบวนการไพโรไลซิสไม้สน

เทียบกับงานวิจัยที่ใช้อ้างอิง 

 

ผลการตรวจสอบค่าความคลาดเคลื่อนแสดงให้เห็นว่าสำหรับผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพที่ได้มี

ค่าใกล้เคียงกับงานวิจัย ส่วนถ่านชาร์และก๊าซไม่กลั่นตัวนั้นมีค่าความคลาดเคลื่อนที่มากขึ้นเนื่องจาก

ถ่านชาร์ที่ได้จากแบบจำลองของกระบวนการมีองค์ประกอบของก๊าซซึ่งเป็นสารจำลอง (pseudo 

component) ในกลไกการเกิดปฏิกิริยา โดยภายหลังจะมีการสลายตัวเป็นก๊าซสังเคราะห์เมื่อ

ผลจำกงำนวิจัย ค่ำควำมคลำดเคล่ือน

ท่ีใชอ้้ำงอิง (%)

55.6 0.1

21.1 13.0

23.3 16.0

ผลจำกกำรสร้ำงแบบจ ำลอง

กระบวนกำรไพโรไลซิสไม้สน

55.7

24.3

20.1

ร้อยละโดยมวลของผลิตภัณฑ์ 

(%wt)

น  ำมันชวีภำพ

ถ่ำนชำร์

แก๊สไม่กล่ันตัว
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อุณหภูมิสูงขึ้น (เป็นเงื่อนไขของปฏิกิริยาที่นำเสนอโดย Ranzi และคณะ [49] ที่นำมาใช้ในแบบจำลอง

กระบวนการ เพ่ือให้มีความสอดคล้องกับความเป็นจริงในห้องปฏิบัติการ กล่าวคือเมื่ออุณหภูมิไพโรไล

ซิสเพิ่มขึ้นขึ้น จะได้รับผลิตภัณฑ์ก๊าซไม่กลั่นตัวเพิ่มขึ้น) มากกว่างานวิจัยจึงที่ใช้อ้างอิงเป็นเหตุให้

สัดส่วนระหว่างถ่านชาร์และก๊าซไม่กลั่นตัวที่ได้รับแตกต่างจากของงานวิจัย โดยแบบจำลองของ

กระบวนการที่ได้ทำการตรวจสอบค่าความคลาดเคลื่อนแล้วสามารถนำมาใช้ศึกษาต่อในการะบวน

การอินทิเกรตที่สนใจได้ แม้ว่ามีความคลาดเคลื่อนในส่วนของปริมาณถ่านชาร์และก๊าซสังเคราะห์

เนื่องจากในกระบวนการผลิตพลังงานทดแทนชีวภาพที่ศึกษามีกระบวนการสลายองค์ประกอบของ

สาร (Decomposition process) ในส่วนของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันดังนั้นก๊าซที่อยู่ในสถานะ

ของแข็งก็จะสลายตัวไปอยู่ในสถานะก๊าซจึงทำให้ปริมาณของถ่านชาร์และก๊าซสังเคราะห์ที่ได้มีค่า

ใกล้เคียงกับของงานวิจัยที่ใช้อ้างอิง 

2. นำโมเดลที ่ได้ทำการตรวจสอบความคลาดเคลื ่อนแล้วมาศึกษาต่อโดยเปลี ่ยนจาก

องค์ประกอบของไม้สนเป็นทะลายปาล์ม ผลของผลิตภัณฑ์ที่ได้รับจากแบบจำลองกระบวนการไพโรไล

ซิสทะลายปาล์มมาทำการตรวจสอบ โดยจะทำการตรวจสอบกับค่าผลิตภัณฑ์ที่ได้รับจากงานวิจัยที่

ศึกษากระบวนการไพโรไลซิสในห้องปฏิบัติการ [50] และงานวิจัยที่ได้มีการศึกษาการสร้างแบบจำลอง

ของกระบวนการไพโรไลซิสทะลายปาล์มในโปรแกรมแอสเพน พลัส [79] 

 

 

รูปที่ 5.2 ร้อยละผลิตภัณฑ์ที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิส 
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จากการศึกษาผลของอุณหภูมิของกระบวนการไพโรไลซิสในช่วง 400 องศาเซลเซียสถึง 650 

องศาเซลเซียส โดยกำหนดให้ระบบดำเนินการแบบอุณหภูมิคงที่ (Isothermal system) และไม่

พิจารณาในส่วนของความร้อนที่เกิดจากปฏิกิริยา (Heat of reaction) พบว่าถ่านชีวภาพและก๊าซ

สังเคราะห์เพิ่มขึ้นตามอุณหภูมิการดำเนินการที่เพิ่มขึ้นส่วนของถ่านชาร์ที่มีองค์ประกอบของธาตุ

คาร์บอนจะมีปริมาณลดลงตามอุณหภูมิที่เพิ ่มขึ้นเนื่องจากเกิดปฏิกิริยาการสลายตัวจากของแข็ง

โมเลกุลใหญ่ไปเป็นน้ำมันชีวภาพและก๊าซสังเคราะห์ที่มีโมเลกุลเล็กลง โดยผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพที่

และก๊าซไม่กลั่นตัวที่มีปริมาณมากที่สุดได้รับที่ระบบการดำเนินการที่อุณหภูมิ 650 องศาเซลเซียส 

โดยได้รับที่ร้อยละ 68.9 และ 18.1 ตามลำดับ และถ่านชาร์ได้รับปริมาณมากที่สุดที่อุณหภูมิ 450 

องศาเซลเซียส ซึ่งเป็นช่วงอุณหภูมิต่ำสุดของการศึกษาได้รับที่ปริมาณร้อยละ 13.3 โดยผลการศึกษา

แสดงดังรูปที่ 5.2 

จากรูปที่ 5.2 เมื่อทำการเปรียบเทียบผล (Validation) ที่ได้จากแบบจำลองของกระบวนการ

กับงานวิจัย พบว่าผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพที่ได้รับจากกระบวนการที่ศึกษา (ดำเนินการท่ีอุณหภูมิ 500 

องศาเซลเซียส) มีค่าความคลาดเคลื่อนจากการทดลองในห้องปฏิบัติการและจากงานวิจัยที่สร้าง

แบบจำลองในโปรแกรมเอสเพนพลัสอยู่ที ่ร้อยละ 5.8 และ 2.3 ตามลำดับ  ส่วนถ่านชาร์และก๊าซ

สังเคราะห์มีความคลาดเคลื่อนในปริมาณมาก โดยรายละเอียดผลการเปรียบเทียบแสดงดังตารางที่ 

5.2 เนื่องจากผลการศึกษาสามารถตรวจสอบความถูกต้อง (Validation) ได้ที่อุณหภูมิ 500 องศา

เซลเซียสดังนั้นงานวิจัยนี้จะสนใจผลิตภัณฑ์ที่ได้รับจากการดำเนินการในสภาวะ 500 องศาเซลเซียส

และความดันที่ 1 บาร์ 
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ตารางที่ 5.2 แสดงการเปรียบเทียบผล (Validation) สัดส่วนของผลิตภัณฑ์ที่ได้จากกระบวนการไพ

โรไลซิสที่ได้รับจากแบบจำลองกระบวนการกับงานวิจัยที่ใช้อ้างอิง 

 

สัดส่วนของผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพที่ได้รับจากการดำเนินการที่ 500 องศาเซลเซียสและ

ความดันที่ 1 บาร์ แสดงดังตารางที่ 5.3 โดยนำมาวิเคราะห์องค์ประกอบภายในจากการแบ่งตามหมู่

ฟังก์ชัน (Functional group) ของสารเคมีภายในน้ำมันชีวภาพ ผลการศึกษาองค์ประกอบของน้ำมัน

ชีวภาพแสดงดังรูปที่ 5.3 

 

 

 

รูปที่ 5.3 องค์ประกอบของน้ำมันชีวภาพจากกระบวนการไพโรไลซิส 

ผลจำกงำนวิจัย ค่ำควำมคลำดเคล่ือน

ท่ีใชอ้้ำงอิง (%)

65.0 5.8

23.0 74.2

11.0 38.9

67.3 2.3

11.4 13.8

21.4 18.7แก๊สไม่กล่ันตัว 18.0

แก๊สไม่กล่ันตัว 18.0

เปรียบเทียบผลจำกแบบจ ำลองกับผลจำกงำนวิจัยท่ีท ำกำรสร้ำงแบบจ ำลองกระบวนกำรไพโรไลซิสกะลำปำล์มในแอสเพน พลัส (66)

น  ำมันชวีภำพ 68.8

ถ่ำนชำร์ 13.2

(%wt) กระบวนกำรไพโรไลซิส

เปรียบเทียบผลจำกแบบจ ำลองกับผลจำกงำนวิจัยท่ีท ำกำรทดลองกระบวนกำรไพโรไลซิสกะลำปำล์มในห้องปฏิบัติกำร (43)

น  ำมันชวีภำพ 68.8

ถ่ำนชำร์ 13.2

ร้อยละโดยมวลของผลิตภัณฑ์ ผลจำกกำรสร้ำงแบบจ ำลอง

28%

16%
13%

16%

20%

7%

ร้  ละ   มวล (%wt.) ข  น  ามัน ีว า 

กรด (Acid)

น้ าตาล (Sugar)

แอลกอฮอล์ (alcohol)

แอลดีไฮด์ (Aldehyde)

น้ า (Inorganic)

ก๊าซ (Gas)
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ตารางที่ 5.3 ร้อยละโดยมวล (%wt.) ของน้ำมันชีวภาพที่ได้รับจากกระบวนการไพโรไลซิส 
 

ชื่อสาร ร้อยละโดยมวล (%wt.) หมู่ฟังก์ชัน 

Nitrogen 5.5E-02 ก๊าซ (Gas) 

Water 2.0E+01 น้ำ (Inorganic) 

Carbon monoxide 5.1E-01 ก๊าซ (Gas) 

Carbon dioxide 3.1E+00 ก๊าซ (Gas) 

Hydrogen 1.0E-03 ก๊าซ (Gas) 

Methane 3.0E-01 ก๊าซ (Gas) 

Ethylene 2.9E+00 ก๊าซ (Gas) 

Phenol 2.9E-01 แอลกอฮอล์ (Alcohol) 

Methanol 3.7E+00 แอลกอฮอล์ (Alcohol) 

Ethanol 1.3E+00 แอลกอฮอล์ (Alcohol) 

Hydroxyacetaldehyde 2.8E+01 กรด (Acid) 

Glyoxal 7.2E+00 แอลดีไฮด์ (Aldehyde) 

Propanal 7.4E+00 แอลกอฮอล์ (Alcohol) 

Propanedial 1.4E-01 กรด (Acid) 

5-hydroxymethyl-furfural 1.6E+01 น้ำตาล (Sugar) 

Levoglucosan 2.5E-04 น้ำตาล (Sugar) 

Xylose monomer 9.2E-06 น้ำตาล (Sugar) 

Paracoumaryl alcohol 6.1E-01 แอลกอฮอล์ (Alcohol) 

Sinapaldehyde 4.5E-05 กรด (Acid) 

Formaldehyde 4.4E+00 แอลดีไฮด์ (Aldehyde) 

Acetaldehyde 4.7E+00 แอลดีไฮด์ (Aldehyde) 
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น้ำมันชีวภาพประกอบด้วยหมู่ฟังก์ชันของกรด น้ำมาก และแอลดีไฮด์กับน้ำตาลมากที่สุด

ร้อยละ 28 20 และ 16 ตามลำดับ โดยองค์ประกอบโดยรวมพบว่าน้ำมันชีวภาพที่ได้รับ  73.5 

เปอร์เซ็นต์สารประกอบอินทรีย์ที่มีธาตุออกซิเจนเป็นองค์ประกอบ (Oxygenated compound) ทำ

ให้น้ำมันชีวภาพที่ได้ยังไม่เหมาะในการนำไปใช้งานเพราะออกซิเจนจะทำให้น้ำมันชีวภาพเกิดความไม่

เสถียรสามารถเกิดปฏิกิริยาออกซิเดชันกับอากาศทำให้น้ำมันเสื่อมสภาพได้ง่าย  มีฤทธิ์เป็นกรดทำให้

เกิดการกัดกร่อนในระบบยากในการเก็บรักษาและการขนส่ง  เมื่อนำไปเผาไหม้ในเครื่องยนต์จะให้

พลังงานที ่น้อยกว่าการเผาไหม้จากน้ำมันเชื ้อเพลิงจากปิโตรเลียม และมีความว่องไวต่อการ

เกิดปฏิกิริยามาก จึงมีโอกาสที่น้ำมันชีวภาพที่ได้เกิดสันดาปไม่หมด และส่งผลให้เกิดการทำปฏิกิริยา

ต่อตัวกันเอง (Self-polymerization) ก่อตัวเป็นยางเหนียวซึ่งมีโอกาสทำอันตรายกับเครื่องยนต์ได้ 

ซึ่งจะตรงข้ามกับกระบวนการกระบวนการผลิตน้ำมันเบนซินของโรงกลั่นน้ำมัน ที่มีการเพิ่มค่าออก

เทน (octane number) เพื่อป้องกันการน็อก (Antiknock Quality) ของเครื่องยนต์เบนซิน โดยการ

เติมสารประกอบไฮโดรคาร์บอนที่มีออกซิเจนเป็นองค์ประกอบ เพื่อเพิ่มประสิทธิภาพในการเผาไหม้ 

โดยน้ำมันเบนซินที่ได้เริ่มต้นนั้นมีโครงสร้างเป็นวงแหวนเบนซินที่มีองค์ประกอบระหว่างคาร์บอนกับ

ไฮโดรเจนเท่านั้น และการเติมสารประกอบออกซิเจน  (Oxygenate) ลงไปนั้นจะกระทำก่อนการ

จำหน่ายเท่านั้นหากมีการเติมออกซิเจนไว้ล่วงหน้าเป็นเวลานานจะทำให้เกิดปัญหาเช่นเดียวกับกับ

น้ำมันชีวภาพที่ได้จากกระบวนการไพไรซิส 

น้ำมันชีวภาพที่ได้จากกระบวนการไพไรไลซิสทะลายปาล์มถูกนำมาเปรียบเทียบกับคุณสมบัติ

พื้นฐานเบื้องต้นก่อนนำไปใช้งานทั้งที่ยังไม่มีการปรับปรุงคุณภาพโดยอ้างอิงจากมาตรฐาน “ASTM 

burner fuel standard [76]” แสดงดังตารางที่ 5.4 
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ตารางที่ 5.4 การเปรียบเทียบคุณสมบัติของน้ำมันชีวภาพที่ได้กับ “ASTM burner fuel standard” 

 

คุณสมบัติ 
วิธีการ 
ทดสอบ 

ค่ามาตรฐาน หน่วย 
ผลจาก 
งานวิจัย 

Gross Heat of combustion D240 15 min. MJ/kg 16 

Water content E203 30 max. mass % 20 

Pyrolysis solid content Annex A1 2.5 max. mass % 0  

Sulfur content D4294 0.05 max. mass % 0 

Ash content D482 0.25 max. -  0 

 

จากตารางที่ 5.4 พบว่าผลการเปรียบคุณสมบัติของน้ำมันชีวภาพที่ได้จากแบบจำลองของ

กระบวนการไพโรไลซิสมีองค์ประกอบของ Gross Heat of combustion และ water content และ 

ไม่เกินตามาตรฐานกำหนด โดยค่า Pyrolysis solid content, Sulfur content และ Ash content 

จากผลการวิจัยมีค่าเท่ากับ 0 เนื่องจากประสิทธิภาพของอุปกรณ์ในการแยกของแข็งออกจากน้ำมัน

ชีวภาพเป็น 100 เปอร์เซ็นต์ทำให้ไม่สามารถนำมาพิจารณาได้ ทั้งนี้คุณสมบัติของน้ำมันชีวภาพที่ต้อง

พิจารณาตาม “ASTM burner fuel standard” ยังมีที่ต้องพิจารณาอีกได้แก่ ค่าความเป็นกรด-ด่าง 

(pH) จุดวาบไฟ (Flash point) และ จุดไหลเทที่อุณหภูมิที ่ต่ำที่สุดที่น้ำมันยังคงเป็นของเหลวได้ 

(Pour point) แต่เนื่องจากผลการศึกษาจากแบบการสร้างแบบจำลองกระบวนการไพโรไลซิสไม่

สามารถวิเคราะห์ผลและนำมาเปรียบเทียบกับค่ามาตราฐานได้ ดังนั้นตารางที่ 5.4 จะแสดงเฉพาะผล

ของงานวิจัยที่สามารถหาค่าได้เท่านั้น 

จากการวิเคราะห์คุณสมบัติของน้ำมันชีวภาพเบื้องต้นของน้ำมันชีวภาพตาม “ASTM burner 

fuel standard” แล้วผู้ทำการวิจัยสนใจที่จะศึกษาการนำน้ำมันชีวภาพที่ได้จากแบบจำลองโดยยังไม่

ผ่านกระบวนการปรับปรุงคุณภาพไปใช้กับอุปกรณ์ โดยพิจารณากับข้อกำหนดเบื้องต้นในการผลิต

น้ำมันชีวภาพในการใช้งานกับหม้อไอน้ำ (Boiler) เครื่องยนต์ดีเซล (Diesel engine)  และกังหันไอน้ำ 

(Steam turbine) ของสหภาพยุโรป [80] โดยมีการพิจารณาคุณสมบัติพ้ืนฐาน 5 ประการได้แก่ ความ

สม่ำเสมอ (Homogeneity), ปริมาณน้ำ (Water content),ปริมาณของแข็ง (Solids content), 
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ความเสถียร (stability) และจุดวาบไฟ (flash point) ทั้งนี้ผู้วิจัยได้ทำการเปรียบคุณสมบัติเฉพาะ

ค่าท่ีได้รับจากการสร้างแบบจำลองกระบวนการไพไรซิสเท่านั้น รายละเอียดแสดงดังตารางที่ 5.5 

ตารางที่ 5.5 การเปรียบเทียบความเหมาะสมของน้ำมันชีวภาพที่ได้ก่อนนำไปใช้งาน 

คุณสมบัต ิ หม้อไอน้ำ 
(Boiler) 

เครื่องยนต์ดเีซล 
(Diesel Engine) 

กังหันไอน้ำ 
(Steam turbine) 

ผลจาก
งานวิจัย 

Water Content max. 27% max. 27% max. 25% 20 

Total solid 0.05 wt% 0 0.05 wt% 0 

Ash content 0.03 wt% 0 max. 0.05 wt% 0 

Low heating value (LHV) min. 15 MJ/kg 16 

 

จากการเปรียบเทียบคุณสมบัติของน้ำมันชีวภาพดังตารางที่ 5.5 แสดงให้เห็นว่าน้ำมันชีวภาพ

ที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิสทะลายปาล์มจากแบบจำลองกระบวนการมีค่าที่อยู่ในเกณฑ์ข้อตกลง

ระหว่างระหว่างผู้ผลิตน้ำมันชีวภาพกับผู้จำหน่ายอุปกรณ์หม้อไอน้ำ เครื่องยนต์ดีเซลล์ และกังหันไอ

น้ำ แต่ทั้งนี้ยังต้องพิจารณาในส่วนของความเป็นกรด-ด่าง และค่าอื่นๆ ประกอบกันอีกครั้ง เนื่องจาก

รูปที่ 5.3 ชี้ให้เห็นว่าน้ำมันชีวภาพมีองค์ประกอบของน้ำและกรดที่ค่อยข้างสูง ดังนั้นหากนำไปใช้ใน

อุปกรณ์โดยยังไม่การปรับปรุงคุณภาพก่อนอาจทำให้อุปกรณ์ได้รับความเสียหาย  

ผลการศึกษาองค์ประกอบของถ่านชาร์แสดงดังรูปที่ 5.4 พบว่ามีองค์ประกอบของคาร์บอน

มากสุดที่ร้อยละ 67.3 รองลงมาคือองค์ประกอบของ pseudo gas  ร้อยละ 26 จะเห็นได้ว่า pseudo 

gas  ทีไ่ด้รับจากกระบวนการไพโรไลซิสนั้นยังสลายตัวไปเป็นก๊าซสังเคราะห์ไม่หมดเนื่องจากอุณหภูมิ

500 องศาเซลเซียสที่ทำการศึกษายังไม่สูงเพียงพอ จึงเป็นสาเหตุที่ทำให้ผลผลิตของถ่านชาร์และก๊าซ

ไม่กลั่นตัวที่ได้จากแบบจำลองกระบวนการไพโรไลซิสมีค่าความคลาดเคลื่อนที่สูงเมื่อเปรียบเทียบกับ

งานวิจัย นอกจากนี้จากการวิเคราะห์องค์ประกอบของของแข็งในสารตั ้งต้นที ่เหลือจากการทำ

ปฏิกิริยาที่ผสมอยู่ในผลิตภัณฑ์ถ่านชาร์ซึ่งได้แก่ เฮมิเซลลูโลส เซลลูโลส และลิกนิน พบว่ามีค่าคอน

เวอร์ชัน (Conversion) ของการเกิดปฏิกิริยาอยู่ที่ร้อยละ 99.9 , 99.7 และ 95.9  ซึ่งสองคล้องกับ

อุณหภูมิการสลายตัวของสารโดยทั้งเฮมิเซลลูโลส เซลลูโลส และลิกนินอุณหภูมิของการสลายตัว

ในช่วง 200 – 300, 300 – 400 และ 400 – 500 องศาเซลเซียสตามลำดับ 
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รูปที่ 5.4 องค์ประกอบของถ่านชาร์จากกระบวนการไพโรไลซิส 

เนื ่องจากปัจจุบันถ่านชาร์ที ่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิสสามารถนำไปใช้ประโยชน์

หลากหลายด้าน เช่น ใช้เป็นตัวเร่งปฏิกิริยา ปรับปรุงดิน เป็นตัวดูดซับสำหรับการลดสารปนเปื้อนใน

ดินและน้ำ เป็นตัวดูดซับก๊าซ ใช้ในระบบเซลล์เชื้อเพลิง ใช้ในตัวเก็บประจุยิ่งยวด (Supercapacitor) 

และเป็นวัตถุดิบในการทำถ่านกัมมันต์ เป็นต้น แต่สำหรับงานวิจัยนี้สนใจการนำถ่านชาร์ไปผลิตเป็น

ก๊าซไฮโดรเจนผ่านกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน สำหรับใช้ปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพ และส่ง

ไฮโดรเจนที่เหลือจากการใช้ไปจำหน่ายเนื่องจากเป็นผลิตภัณฑ์ที่มีราคาสูงกว่าถ่านชาร์ เพื่อให้การ

ออกแบบระบบมีความยืดหยุ่นจึงมีการศึกษาอัตราส่วนที่แบ่งถ่านชาร์ออกไปนอกกระบวนการเพ่ือ

จำหน่ายหรือใช้ประโยชน์ต่อกับอีกส่วนป้อนเข้ากระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน โดยการศึกษาในช่วง

อัตราส่วน 0.1 -1 ผลการศึกษาแสดงดังรูป 5.5 

 

 

0
10
20
30
40
50
60
70

ร้อ
ยล

ะโ
ดย

มว
ล 

(%
wt

.)

องค์ประกอบของผลิตภัณฑ์ถ่านชาร์

เซลลูโลส เฮมิเซลลูโลส ลิกนิน คาร์บอน Pseudo gas



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 140 

 

รูปที่ 5.5 อัตราส่วนการป้อนถ่านชาร์เข้ากระบวนการแก๊สซิฟิเคชันและปริมาณก๊าซไฮโดรเจนที่ได้รับ 

จากรูปที่ 5.5 เป็นผลการศึกษาอัตราส่วนของถ่านชาร์ที่ป้อนเข้าสู่กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน 

(ดำเนินการที่สภาวะ 900 องศาเซลเซียสและที่ความดัน 1 บาร์) เพ่ือผลิตก๊าซไฮโดรเจนพบว่าปริมาณ

ก๊าซไฮโดรเจนที่ผลิตได้จากกระบวนแก๊สซิฟิเคชันและถูกทำให้บริสุทธิ์ด้วยกระบวนการดูดซับแบบ

สลับความดัน (ดำเนินการที่ 240 องศาเซลเซียสและที่ความดัน 48 บาร์ ) นั้นมีความสัมพันธ์เป็น

เส้นตรง (Linear) ดังสมการที่ (5.1)  

y = 272.23x + 369.47                                                                       (5.1) 

โดยที่  y คือ ผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจนบริสุทธิ์ที่ผลิตได้ (kg/h) 

 X คือ สัดส่วนของถ่านชาร์ที่ป้อนเข้าสู่กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน 

เนื่องจากสมการที่ (5.1) ถูกพิจารณาการผลิตก๊าซไฮโดรเจนที่สภาวะการดำเนินการของ

กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันคงที่ ดังนั้นปัจจัยที่ควรพิจารณาร่วมกับอัตราส่วนของการแบ่งถ่านชาร์เพ่ือ

ป้อนเข้าสู่กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันด้วยไอน้ำ (Steam) เพราะปฏิกิริยาหลักท่ีเกิดข้ึนของกระบวนการ

ใช้ไอน้ำเป็นตัวทำปฏิกิริยาดังสมการการเกิดปฏิกิริยาในตารางที่ 4.5 โดยก๊าซไฮโดรเจนที่ผลิตได้มาก

สุดเกิดที่สภาวะอัตราส่วนการป้อนถ่านชาร์เท่ากับ 1 ร่วมกับอัตราส่วนของไอน้ำต่อคาร์บอน ( S/C 

ratio) เท่ากับ 3 ซึ่งเป็น S/C ที่น้อยสุด แต่เมื่อทำการลดสัดส่วนของถ่านชาร์ที่เข้าทำปฏิกิริยาลง

พบว่าต้องใช้ S/C มากขึ้นตามลำดับ ดังนั้นหากกำหนดให้อัตราการป้อนไอน้ำเข้าระบบคงที่ในขณะที่

ปริมาณถ่านชาร์ที่ป้อนเข้าระบบน้อยลงก็จะทำให้ได้ก๊าซไฮโดรเจนน้อยกว่าการดำเนินการที่สภาวะ 

y = 272.53x + 369.47
R² = 1

y = 2.3598x-1.316

R² = 0.9965

y = -416.65x6 + 1325.5x5 - 1625.3x4 + 969.89x3 - 297.85x2 + 49.247x - 1.7548
R² = 0.9872
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S/C ที่เหมาะสม จากการศึกษาพบว่า S/C ที่เหมาะสมสำหรับกระบวนการที ่ศึกษาเมื ่อเปลี ่ยน

อัตราส่วนถ่านชาร์ที่ป้อนเข้าสู่ระบบและสภาวะการดำเนินการคงที่แสดงดังสมการที่ (5.2) โดยเป็น

ความสัมพันธ์ระหว่างปริมาณไอน้ำและปริมาณถ่านชาร์แบบยกกำลัง (Power)  

สำหรับปริมาณไอน้ำที่ป้อนเข้ากระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์จะตรงข้ามกับกระบวนการแก๊ส

ซิฟิเคชั่นกล่าวคือที่อัตราส่วนการป้อนชาร์น้อยปริมาณไอน้ำที่ป้อนเข้าระบบเพื่อเปลี่ยนก๊าซคาร์บอน

มอนออกไซด์ไปเป็นก๊าซไฮโดรเจนยิ ่งน้อยแปรผันตามกัน เพราะที่อัตราการป้อนถ่านชาร์เข้าสู่

กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันป้อนน้อยนั้นต้องป้อนไอน้ำเข้าสู่กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันมากดังสมการที่ 

รูปที่ 5.5 ส่งผลให้ก๊าซสังเคราะห์ที่ได้มีองค์ประกอบของไอน้ำผสมในปริมาณมาก ดังนั้นกระบวนการ

วอเตอร์แก๊สชิฟต์จึงมีความต้องการน้ำปริมาณน้อยในการทำปฏิกิริยาเพราะมีไอน้ำส่วนหนึ่งจากก๊าซ

สังเคราะห์ที่ได้จากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันแล้ว สำหรับปริมาณไอน้ำที่เหมาะสมสำหรับป้อนเข้าสู่

กระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์เมื่ออัตราส่วนของถ่านชาร์ที่เปลี่ยนไปพบว่ามีความสัมพันธ์กันแบบ

สมการโพลีโนเมียล (Polynomials) แสดงดังสมการที่ (5.3) 

 

y =  2.3598x−1. 16                                                                                                                                     (5.2) 

y = −4.16.65x6 + 1325.5x − 1625.3x4 + 969.89x                             (5.3) 
                              −297.85x2 + 49.247x − 1.7548 
                                  

โดยที่  y คือ ปริมาณไอน้ำที่ต้องป้อนเข้าสู่กระบวนการเพ่ือทำปฏิกิริยา (kg/h) 

 X คือ สัดส่วนของถ่านชาร์ที่ป้อนเข้าสู่กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน 

ดังนั้นสำหรับการใช้ทะลายปาล์มในการผลิตถ่านชีวภาพ ถ่านชาร์ และก๊าซไม่กลั่นตัวที่มี

สัดส่วนร้อยละของผลิตภัณฑ์เท่ากับ 68.8, 13.2 และ 18 ตามลำดับ สามารถใช้สมการที่ (5.1) ในการ

ทำนายผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจนที่ต้องการจากอัตราส่วนการแบ่งถ่านชาร์เข้ากระบวนการแก๊สซิฟิเค

ชันได้ แต่เนื่องจากกระบวนการที่ศึกษาสนใจใช้ไฮโดรเจนเพื่อปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพ ดังนั้น

สมการที่ (5.1) มีเงื่อนไขคือต้องแบ่งถ่านชาร์ป้อนเข้าสู่กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันไม่น้อยกว่า 0.5 หาก

ดำเนินการที่สัดส่วนน้อยกว่าจะทำให้ได้รับก๊าซไฮโดรเจนไม่เพียงพอกับความต้องการในกระบวนการ

ปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจน (Hydrotreating process) ที่ประมาณ 502 กิโลกรัม

ต่อชั่วโมง 
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สำหรับสัดส่วนที่เหมาะสมสำหรับการเลือกผลิตก๊าซไฮโดรเจนอยู่ที่สัดส่วนการแบ่งชาร์เขา้สู่

กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันที่ 1 หรือไม่แบ่งออกเพื่อเป็นผลิตภัณฑ์ถ่านชาร์เนื่องจากปริมาณความ

ต้องการใช้ไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่แก๊สซิฟิเคชันมีค่าต่ำสุด และปริมาณไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่กระบวนการวอเตอร์

แก๊สซิฟต์ที่ระดับปานกลาง ดังนั้นงานวิจัยนี้จึงสนใจกระบวนการนำถ่านชาร์ไปผลิ ตก๊าซสังเคราะห์

ก๊าซไฮโดรเจนในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน 100 เปอร์เซ็นต์เนื่องจากผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจนมีราคา

ที่สูงกว่าผลิตภัณฑ์ถ่านชาร์ 

5.2  ลการศึกษา ลิต ั   ก า สั  คราะห ท่ี  ้ ากกระบวนการแก ส ิ   ค ัน 

5.2.1  ัตราส วน S/C ที่มี ลต  การ ลิตก า สั  คราะห   

ปริมาณไอน้ำ (Steam) ที่ป้อนเข้าสู่เตาแก๊สซิไฟเออร์ส่งผลต่อการผลิตก๊าซสังเคราะห์ที่

เกิดขึ้นในกระบวนการเนื่องจากในงานวิจัยนี้สนใจใช้ไอน้ำเป็นตัวทำปฏิกิริยา ผลของอัตราส่วน

ระหว่างไอน้ำต่อถ่านชาร์ (Steam/Carbon: S/C) ภายใต้สภาวะการดำเนินการที่อุณหภูมิ 900 องศา

เซลเซียสและความดัน 1 บาร์  แสดงดังรูป 5.6 พบว่าเมื่อเพ่ิมอัตราส่วน S/C ปริมาณก๊าซสังเคราะห์ที่

ได้รับมีปริมาณเพิ ่มตามลำดับ เนื ่องจากผลของปฏิกิริยาสตีมรีฟอร์มมิงของคาร์บอน (Steam 

reforming of carbon reaction) และวอเตอร์แก๊สชิฟต์ (Water-gas shift reaction) ดังสมการที่ 

(5.4) และ (5.5)  ในการเปลี่ยนถ่านชาร์ไปเป็นก๊าซคาร์บอนมอนนอกไซด์ (CO) ก๊าซไฮโดรเจน (H2) 

และก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ที่ขึ้นกับความเข้มข้นของไอน้ำที่ป้อนเข้าทำปฏิกิริยา  

ปฏิกิรยิาสตีมรีฟอร์มมิงของคาร์บอน (Steam reforming of carbon reaction) 

C( ) + H2O ↔ CO + H2                                                                    (5.4) 

ปฏิกิรยิาวอเตอร์แก๊สซิฟต์ (Water-gas shift reaction) 

CO + H2O ↔ CO2 + H2                                                                    (5.5) 

ปฏิกิริยาการเกิดก๊าซมีเทน (Methanation reaction) 

0.5C( ) + H2  ↔ 0.5CH4                                                                     (5.6) 

ปฏิกิริยาการรีฟอร์มมีเทน (Methane reforming reaction) 

CH4 + H2O ↔ CO +  3H2                                                                 (5.7) 

ปฏิกิรยิายาบูดูยาร์ด (Boudouard reaction) 

C( ) + CO2  ↔ 2CO                                                                           (5.8) 
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สำหรับก๊าซมีเทน (CH4) ที่ผลิตได้จากกระบวนการพบว่ามีค่าเพิ่มขึ้นเล็กน้อยเมื่อเพิ่ม S/C 

เนื่องจากก๊าซมีเทนที่เกิดขึ้นจากปฏิกิริยาการเกิดก๊าซมีเทน (Methanation reaction) ดังสมการที่ 

(5.6) ถูกใช้ไปในปฏิกิริยาการรีฟอร์มมีเทนด้วยไอน้ำ (Methane steam reforming reaction) ดัง

สมการที่ (5.7) ซี่งเป็นผลจากไอน้ำในกระบวนการที่เพิ่มขึ้นทำให้ปฏิกิริยาการรีฟอร์มมีเทนเกิ ดได้

ดีกว่าการใช้ก๊าซไฮโดรเจนในการเกิดปฏิกิริยาการเกิดก๊าซมีเทนเพราะปริมาณไอน้ำมีความเข้มข้นกว่า

ก๊าซไฮโดรเจนมาก ๆ 

จากผลการศึกษาพบว่าที่อัตราส่วนของ S/C เท่ากับ 2.7 เป็นสภาวะที่ถ่านชาร์เกิดปฏิกิริยา

โดยสมบูรณ์ (Maximize carbon conversion) โดยได้ร ับปริมาณก๊าซไฮโดรเจนมากสุดที ่ 5.2 

ลูกบาศก์เมตร/ชั่วโมง ทั้งนี้หากทำการเพ่ิมไอน้ำเข้ากระบวนแก๊สซิฟิเคชันต่อส่งผลให้สัดส่วนของของ

ไอน้ำในก๊าซสังเคราะห์เพ่ิมข้ึนเนื่องจากไม่ถูกใช้ในการทำปฏิกิริยาสตีมรีฟอร์มมิงของคาร์บอน 

5.2.2    ห  มิข   ตาแก ส ิ     ร ที่มี ลต  การ กิ ก า สั  คราะห   

จากการวิเคราะห์อัตราส่วนของ S/C ที่เหมาะสมสำหรับการเกิดปฏิกิริยาระหว่างไอน้ำกับ

ถ่านชาร์ในเตาแก๊สซิไฟเออร์ ผู้วิจัยได้ทำการศึกษาช่วงของอุณหภูมิในการดำเนินการของเตาแก๊สซิไฟ

เออร์ตั ้งแต่ 500 ถึง 900 องศาเซลเซียส โดยกำหนดให้ระบบดำเนินการแบบอุณหภูมิคงที่ 

(Isothermal system) และไม่พิจารณาในส่วนของความร้อนที่เกิดจากปฏิกิริยา (Heat of reaction) 

เพื่อศึกษาองค์ประกอบของก๊าซสังเคราะห์ที่ได้รับ ผลการศึกษาแสดงดังรูปที่ 5.6 พบว่าเมื่ออุณหภูมิ

เพิ ่มขึ ้นส่งผลให้สัดส่วนของก๊าซไฮโดรเจน (H2) และก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์ (CO) เพิ ่มขึ้น

ตามลำดับ  

ก๊าซไฮโดรเจนที่ได้รับมากขึ ้นเมื่อเพิ ่มอุณหภูมิเป็นผลจากปฏิกิริยาสตีมรีฟอร์มมิงของ

คาร์บอน (Steam reforming of carbon reaction) ดังสมการที่ (5.4) และปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊ส

ซิฟต์ (Water-Gas shift Reaction) ดังสมการ (5.5) เพราะมีค่าอัตราการเกิดปฏิกิริยา (Rate of 

reaction) ที่สูงเมื่อเทียบกับปฏิกิริยาอื่น ๆ  ที่เกิดขึ้น 

ในขณะที่ก๊าซคาร์บอนมอนนอกไซด์มีปริมาณเพิ่มขึ้นเมื่อเพิ่มอุณหภูมิดำเนินการเนื่องจาก

ปฏิกิริยาสตีมรีฟอร์มมิงของคาร์บอน (Steam reforming of carbon reaction) และปฏิกิริยายาบูดู

ยาร์ด (Boudouard Reaction) เป็นหลัก แม้ว่าก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์ (CO) จะเกิดขึ้นในปริมาณ

ที่ใกล้เคียงกับก๊าซไฮโดรเจน (H2) เพราะมี อัตราการเกิดปฏิกิริยา (Rate of Reaction) และความ
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ว่องไวต่ออุณหภูมิใกล้เคียงกัน แต่ก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์ (CO) ถูกใช้เป็นสารตั้งต้นสำหรับเกิดก๊าซ

ไฮโดรเจน (H2) ในปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สซิฟต์ (Water-Gas shift Reaction) 

ปริมาณของก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) มีปริมาณลดลงเล็กน้อยเนื ่องจากเกิดจาก

ปฏิกิริยายาบูดูยาร์ด (Boudouard Reaction) เพราะเมื่ออุณหภูมิสูงขึ้นถ่านชาร์ซึ่งเป็นสารตั้งต้นใน

การผลิตก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์น้อยลง นอกจากนี้การเพิ่มอุณหภูมิไม่มีผลต่อการเกิดของก๊าซมเีทน 

(CH4) เนื่องจากเมื่อพิจารณาปฏิกิริยาเกิดก๊าซมีเทน (Methanation reaction) ดังสมการที่ (5.6) 

และปฏิกิริยาการรีฟอร์มมีเทน (Methane reforming reaction) ดังสมการที ่ (5.7) มีอัตราการ

เกิดปฏิกิริยาสูงกว่าปฏิกริิยาผันกลับอีกท้ังค่าพลังงานก่อกัมมันต์ (Activation energy ) ของปฏิกิริยา

ผันกลับสำหรับการเกิดก๊าซมีเทน (Methanation มีค่าสูงกว่า  

ดังนั้นสำหรับอุณหภูมิที่สามารถเปลี่ยนถ่านชาร์ไปเป็นก๊าซสังเคราะห์ได้หมด (Maximize 

carbon conversion) คือที่อุณหภูมิการดำเนินการ 900 องศาเซลเซียส 

 

 

 

รูปที่ 5.6 อัตราส่วนของไอน้ำและถ่านชาร์ที่ส่งผลต่อผลิตภัณฑ์ก๊าซสังเคราะห์ที่ได้รับ 
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รูปที่ 5.7 ผลของอุณหภูมิดำเนินการของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันที่ส่งผลต่อผลิตภัณฑ์ก๊าซ

สังเคราะห์ที่ได้รับ 

 

5.3  ลการศึกษา ลิต ั   ก า     ร  นที่  ้ ากกระบวนการว  ต ร แก ส ิ ต  

จากการศึกษาพบว่าก๊าซผสมจากกระบวนการไพโรไลซิส กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันและ

กระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วยไฮโดรเจนมีองค์ประกอบของก๊าซสังเคราะห์ดังตารางที่  5.6 
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ตารางที่ 5.6 แสดงร้อยละโดยมวล (%wt) ของก๊าซสังเคราะห์ที่ได้รับจากกระบวนการต่าง ๆ 

 

ก๊าซ
สังเคราะห์ 

กระบวนการ 
ไพโรไลซิส 

กระบวนการ 
แก๊สซิฟิเคชัน 

กระบวนการปรับปรุงคุณภาพ 
น้ำมันด้วยไฮโดรเจน 

H2 1.8 5.0 29.9 

CO 56.1 32.8 4.4 
CO2 22.3 26.8 65.7 

CH4 13.1 0.0 0 
H2O 0 29.8 0 

N2 6.6 0 0 

O2 0 5.6 0 

 

เมื่อพิจารณาองค์ประกอบของก๊าซผสมที่มาจากกระบวนการต่าง ๆพบว่าก๊าซคาร์บอนมอน

ออกไซด์ (CO) ซึ ่งเป็นสารตั ้งต้นที ่สำคัญของกระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์ได้ร ับมากสุดจาก

กระบวนการไพโรไลซิส กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันและกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วย

ไฮโดรเจนตามลำดับ ดังนั้นก๊าซผสมของทั้งสามกระบวนการมีประสิทธิภาพเพียงพอในการผลิ ตก๊าซ

ไฮโดรเจนจากกระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์ 

5.3.1  ลการศึกษา ัตราส วนข    น ำต  ก า สั  คราะห ท่ีส   ลต  การ ลิตก า     ร  น 

ผลการศึกษาอัตราส่วนของไอน้ำ (Steam) ต่อก๊าซสังเคราะห์ (Syngas) ที่มีองค์ประกอบของ

ก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์ในช่วงอัตราส่วน 1 ถึง 10 โดยดำเนินการที่สภาวะอุณหภูมิ 350 องศา

เซลเซียสและความดัน 48บาร์ พบว่าก๊าซไฮโดรเจนและก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ซึ่งเป็นผลิตภัณฑ์ที่ได้

จากปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สซิฟต์ (Water-gas shift) ดังสมการที่ (5.9) มีปริมาณเพิ่มมากขึ้นในช่วง

อัตราส่วน 1 ถึง 3 ในขณะที่ก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์มีการลดปริมาณลงอย่างเห็นได้ชัดเนื่องจาก

การเกิดปฏิกิริยากับไอน้ำที่ป้อนเข้าระบบดังนั้นช่วงนี้จะใช้ไอน้ำมันปริมาณมากในการเกิดปฏิกิริยา

ส่วนก๊าซมีเทนมีปริมาณลดลงเล็กน้อย 
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เมื ่อเพิ ่มอัตราส่วนของของไอน้ำต่อก๊าซสังเคราะห์ที ่มากกว่า 3 พบว่าปริมาณของก๊าซ

ไฮโดรเจน (H2) กับก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) มีปริมาณลดลงเนื่องจากก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์ 

(CO) เกิดปฏิกิริยาไปใกล้จะสมบูรณ์และสภาวะเต็มไปด้วยไอน้ำ 

 

รูปที่ 5.8 อัตราส่วนของไอน้ำและก๊าซสังเคราะห์ที่ส่งผลต่อผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจนที่ได้รับ 

 

 

รูปที่ 5.9 ผลของอุณหภูมิดำเนินการต่อปริมาตรก๊าซสังเคราะห์ที่ได้รับและค่า %CO conversion 
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5.3.2  ลการศึกษา   ห  มิ ำ นินการข  กระบวนการว  ต ร แก ส ิ ต ที่ส   ลต  การ ลิตก า 

    ร  น 

จากการศึกษาอัตราส่วนของไอน้ำต่อก๊าซสังเคราะห์พบว่าที่อัตราส่วนเท่ากับ 3 ทำให้ได้รับ

ก๊าซไฮโดรเจนมากที่สุด จากนั้นผู้วิจัยจึงทำการศึกษาผลของอุณหภูมิในช่วง 100 องศาเซลเซียสถึง 

500 องศาเซลเซียส พบว่าในช่วงอุณหภูมิ 100 ถึง 240 องศาเซลเซียสปริมาณก๊าซไฮโดรเจน (H2) 

และก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) มีปริมาณเพิ่มขึ้นอย่างเห็นได้ชัดในขณะที่ก๊าซคาร์บอนมอน

ออกไซด์ (CO) และไอน้ำถูกใช้ในการเกิดปฏิกิริยาเช่นกัน หลังจากท่ีอุณหภูมิ 240 องศาเซลเซียสเป็น

ต้นไปก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) มีปริมาณลดลดเนื่องจากเกิดปฏิกิริยากับก๊าซไฮโดรเจน (H2) ซึ่ง

แสดงถึงปฏิกิริยาย้อนกลับปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สซิฟต์ (Water-gas shift)  

สำหรับสภาวะดำเนินการที่เหมาะสมสำหรับแบบจำลองกระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์คือที่

อุณหภูมิ 240 องศาเซลเซียส ความกัน 1 บาร์และอัตราส่วนไอน้ำต่อก๊าซสังเคราะห์มีค่าเท่ากับ 3.3 

โดยก๊าซไฮโดรเจนได้รับมากที่สุดที่ 17.2 ลูกบาศก์เมตรต่อชั่วโมงจากการที่ก๊าซคาร์บอนออกไซด์มีค่า

คอนเวอร์ชั่นเท่ากับ 85 เปอร์เซ็นต์ 

 

 

รูปที่ 5.10 การเปรียบเทียบองค์ประกอบของก๊าซสังเคราะห์ก่อนและหลังเข้ากระบวนการวอเตอร์
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ผลการศึกษาสัดส่วนของก๊าซสังเคราะห์หลังจากที่ผ่านกระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์แล้ว

พบว่าก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์มีปริมาณเพิ่มขึ้นที่มากสุดร้อยละ 59 ก๊าซไฮโดรเจนสามารถเพ่ิม

ปริมาณขึ้นได้ร้อยละ 20 และก๊าซมีเทนมีการเพิ่มขึ้นเล็กน้อยที่ร้อยละ 0.01 โดยเกิดจากที่ค่าคอน

เวอร์ชั่นของก๊าซคาร์บอนมอนออกไซด์เท่ากับ 85 เปอร์เซ็นต์ 

5.4  ลการศึกษาปริมา ข  ก า     ร  นบริส ทธิ์ ากกระบวนการ    ับแบบสลับความ ัน  

ก๊าซสังเคราะห์ที่ได้จากกระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์ปริมาณ 25,387 กิโลกรัมต่อชั่วโมงถูก

ป้อนแยกน้ำก่อนเข้ากระบวนการดูดซับแบบสลับความดันได้ 21 ,985 กิโลกรัมต่อชั่วโมง ดังนั้นก๊าซ

สังเคราะห์แห้งที่มีน้ำเป็นองค์ประกอบร้อยละ 0.74 จะถูกแยกก๊าซไฮโดรเจนออกที่ความบริสุทธิ์ร้อย

ละ 99.99 โดยปริมาณก๊าซไฮโดรเจนบริสุทธิ์ที ่ได้รับจากกระบวนการดูดซับแบบสลับความดันมี

ปริมาณเท่ากับ 642 กิโลกรัมต่อชั่วโมงซึ่งเพียงพอกับความต้องการนำไปใช้ในกระบวนการปรับปรุง

คุณภาพน้ำมันด้วยไฮโดรเจน (Hydrotreating unit) ที่ปริมาณความต้องการเท่ากับ 502 กิโลกรัมต่อ

ชั่วโมง ดังนั้นปริมาณก๊าซไฮโดรเจนบริสุทธิ์ที่เหลือจากความต้องการใช้ภายในกระบวนการสามารถ

นำไปเก็บและจำหน่ายต่อได้โดยมีปริมาณเท่ากับ 140 กิโลกรัมต่อชั่วโมง 

5.5  ลการศึกษาค าความร้ นที่  ้ ากก า สั  คราะห  ากกระบวนการ  า หม้ 

ก๊าซสังเคราะห์ที่ถูกแยกก๊าซไฮโดรเจนออกแล้วจะถูกเรียกว่า “Off-Gas” โดยมีปริมาณ

เท่ากับ 3,219 กิโลกรัมต่อชั่วโมงถูกนำไปใช้ประโยชน์ต่อโดยการนำไปเผาร่วมกับชาร์ที่เหลือจาก

กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันที่ 1 กิโลกรัมต่อชั่วโมง เพื่อนำความร้อนมาใช้แลกเปลี่ยนสำหรับระบบ

เครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน โดยสภาวะในการดำเนินการคือ 1090 องศาเซลเซียสและความ

ดัน 2 บาร์โดยหากดำเนินการที่อุณหภูมิสูงกว่านี้จะทำให้วัสดุที่ใช้ทำถังปฏิกรณ์เริ่มจะทนไม่ได้ 

ผลการศึกษาพบว่าค่าความร้อนที่ได้รับจากการเผาก๊าซสังเคราะห์ได้รับที่ 3.19 เมกะจูล/

ชั่วโมง โดยกระบวนเผาไหม้การต้องการพลังงานสูงที่ 3834 เมกะจูล/ชั่วโมง 

5.6  ลการศึกษาผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพที่ได้จากกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วย

ไฮโดรเจน 

กระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วยไฮโดรเจนเป็นกระบวนการในการเปลี่ยนน้ำมัน

ชีวภาพ (Bio-oil) ไปเป็นน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพ (Bio-Fuels) ทีมีมูลค่าสูงขึ้นจากการเกิดปฏิกิริยา

ไฮโดรดีออกซิจีเนชัน (Hydrodeoxygenation) ซึ่งประกอบด้วยปฏิกิริยาย่อยคือ ปฏิกิริยาโฮโดรจี

เนช ัน (Hydrogenation reaction) และปฏิก ิร ิยาการแตกตัวด ้วยไฮโดรเจน (Hydrocracking 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 150 

reaction) โดยการป้อนน้ำมันชีวภาพและก๊าซไฮโดรเจนถูกป้อนเข้าสู่กระบวนการที่สภาวะ 270 

องศาเซลเซียสและความดัน 170 บาร์สำหรับถังปฏิกรณ์ใบแรก และสภาวะดำเนินการที่อุณหภูมิ 300 

องศาเซลเซียสและความดันที่ 350 บาร์สำหรับถังปฏิกรณ์ใบที่ 2 ผลการศึกษาพบว่าผลิตภัณฑ์ที่ออก

จากถังปฏิกรณ์สามารถแยกออกได้เป็น 2 เฟสได้แก่ เฟสสารอนินทรีย์ (Inorganic phase) เฟส

สารอินทรีย์   (Organic phase) ที่สัดส่วน 43 และ 57 เปอร์เซ็นต์ โดยมีองค์ประกอบโดยรวมแสดง

ดังรูปที่ 5.11 

 

 

รูปที่ 5.11 เปรียบเทียบร้อยละโดยมวล (%wt) ของน้ำมันชีวภาพหลังจากผ่านการปรับปรุง

คุณภาพด้วยไฮโดรเจน 

จากรูปที่ 5.11 แสดงให้เห็นว่าน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพที่ได้รับมีองค์ประกอบเปลี่ยนไปจาก

น้ำมันชีวภาพหลังจากผ่านขั้นตอนการปรับปรุงคุณภาพโดย พบว่ามีปริมาณน้ำที่ได้รับจากการดึง

องค์ประกอบของธาตุออกซิเจน (O) ออกจากสารประกอบอินทรีย์ที่มีธาตุออกซิเจนเป็นองค์ประกอบ 

(Oxygenated Compound) ได้แก่ กรด แอลดีไฮด์ และน้ำตาล ที่ 42 เปอร์เซ็นต์ซึ่งเป็นสัดส่วนมาก

สุดของน้ำมันเชื้อเพลิงคุณภาพที่ได้ ผลที่ได้รับคือน้ำมันชีวภาพมีองค์ประกอบของสารอินทรีย์ที่เป็น

โครงสร้างระหว่างคาร์บอน (C) กับไฮโดรเจน (H) ได้แก่ อัลเคนและอัลคีนมากข้ึน  
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กระบวนกา ร ไพ โ ร ไล ซิส ก ระบวนกา รปรั บปรุ ง คุณภาพน้ า มั นชี ว ภาพด้ วย
ไ ฮ โ ดร เ จน

กรด (Acid) น้ าตาล (Sugar) แอลกอฮอล์ (alcohol)

แอลดีไฮด์ (Aldehyde) น้ า (Inorganic) ก๊าซ (Gas)

อีเทอร์ (Ether) อัลเคน (Alkane) อัลคีน (Alkene)
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องค์ประกอบของน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพมีปริมาณของสารประกอบอัลเคน (Alkane) มาก

ที่สุดรองลงมาคือก๊าซ(Element) และสารประกอบอัลคีน (Alkene) ตามลำดับ ผลการเปรียบเทียบ

คุณสมบัติของน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพจากกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วยไฮโดรเจนกับน้ำมัน

ชีวภาพที่ได้จากกระบวนการไพโรไลซิสแสดงดังตารางที่ 5.7 และตารางที่ 5.8 ผลของการปรับปรุง

ภาพของน้ำมันชีวภาพทำให้น้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพมีค่าความร้อนสุทธิจากการเผาไหม้ (Gross Heat 

of Combustion) และค่าความร้อนต่ำ (Low heating value, LHV) ที่สูงขึ ้นเหมาะกับการใช้เป็น

เชื้อเพลิงในเครื่องยนต์ สำหรับองค์ประกอบของก๊าซที่ได้รับภายหลังถูกแยกออกจากเฟสสารอินทรีย์ 

(Organic phase) พบว่ามีองค์ประกอบของก๊าซคาร์บอนมอนอกไซด์ (CO), ก๊าซไฮโดรเจน (H2), ก๊าซ

คาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) และก๊าซแอมโมเนีย (NH3) ที ่ส ัดส่วน 65.6 , 29.8, 4.4 และ 0.2% 

ตามลำดับ  

ตารางที่ 5.7 เปรียบเทียบคุณสมบัติของน้ำมันชีวภาพและและน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพตาม “ASTM 

burner fuel standard” 
 

คุณสมบัต ิ
วิธีการ 
ทดสอบ 

ค่ามาตรฐาน หน่วย 
น้ำมัน 

ชีวภาพ 
น้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพ 

Gross Heat of combustion D240 15 min. MJ/kg 16 42 

Water content E203 30 max. mass % 20 0.09 

Pyrolysis solid content Annex A1 2.5 max. mass % 0 0 

Sulfur content D4294 0.05 max. mass % 0 0 

Ash content D482 0.25 max. -  0 0 
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ตารางที่ 5.8 เปรียบเทียบความเหมาะสมของน้ำมันชีวภาพและน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพที่ได้ก่อน

นำไปใช้งาน 

คุณสมบัต ิ
หม้อไอน้ำ 
(Boiler) 

เครื่องยนต์ดเีซล 
(Diesel Engine) 

กังหันไอน้ำ 
(Steam turbine) 

น้ำมัน
ชีวภาพ 

น้ำมัน
เชื้อเพลิง
ชีวภาพ 

Water Content max. 27% max. 27% max. 25% 20 0.1 

Total solid 0.05 wt% 0 0.05 wt% 0 0 

Ash content 0.03 wt% 0 max. 0.05 wt% 0 0 

Low heating value (LHV) min. 15 MJ/kg 16 42 

  

  

เฟสสารอนินทรีย์ (Inorganic phase) ที่ได้รับจากการแยกเฟสในถังแยก (Flash Drum) 

ดำเนินการที่สภาวะ 20 องศาเซลเซียสและความดัน 48 บาร์ มีองค์ประกอบของน้ำเป็นหลักที่ร้อยละ 

97.5 เปอร์เซ็นต์ สัดส่วนของเฟสน้ำที่ได้รับจากกระบวนการมีหลายงานวิจัยที่สนใจศึกษาการใช้

ประโยชน์จากเฟสน้ำโดยการให้ความร้อนจนเป็นไอน้ำและเข้าทำปฏิกิริยาการเปลี่ยนแปลงโครงสร้าง

โมเลกุลด้วยไอน้ำ (Steam reforming process) แสดงดังสมการที่ (5.7) เพื่อผลิตก๊าซไฮโดรเจน

สำหรับใช้ในกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพ 

จากสมการที่ (5.7) แสดงให้เห็นว่าต้องใช้ก๊าซมีเทน (CH4) ทำปฏิกิริยากับไอน้ำที่ได้จากเฟส

น้ำของกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วยไฮโดรเจน ซึ ่งเป็นวิธ ีผลิตก๊าซไฮโดรเจนของ

อ ุตสาหกรรมป ิโตรเคม ีในป ัจจ ุบ ัน  (convectional stream reforming process) โดยใช้ก ๊าซ

ธรรมชาติ (Natural Gas)  ทีก่๊าซมีเทน (CH4) ผสมอยู่ในการทำปฏิกิริยา ดังนั้นการผลิตก๊าซไฮโดรเจน 

(H2) เพ่ือใช้ในกระบวนปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจน จากแบบจำลองของกระบวนการ

ที่ศึกษาสนใจผลิตก๊าซสังเคราะห์จากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันของถ่านชาร์กับไอน้ำและเพิ่มปริมาณ

ความเข้มข้นของก๊าซไฮโดรเจนด้วยกระบวนการวอเตอร์แก๊สชิฟต์มีข้อดีกว่ากระบวนการผลิตก๊าซ

ไฮโดรเจนแบบทั่วไปในด้านค่าใช้จ่ายดังนี้ 
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สารตั้งต้นก๊าซมีเทน (CH4) ที่ผสมอยู่ในก๊าซธรรมชาติที่ใช้ในการเกิดปฏิกิริยาเปลี่ยนแปลง
โครงสร้างโมเลกุลด้วยไอน้ำ (Steam reforming reaction) มีราคาที่สูงกว่าทะลายปาล์มซึ่งเป็นวสัดุ
ชีวมวลเหลือทิ้งจากกระบวนการสกัดน้ำมันปาล์ม 

สภาวะการดำเนินของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันและกระบวนการเปลี่ยนแปลงโครงสร้าง
โมเลกุลด้วยไอน้ำดำเนินการที่อุณหภูมิสูงใกล้เคียงกันแต่ดำเนินการที่ความดันต่างกัน กล่าวคือ
กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันโดยทั่วไปจะดำเนินการที่ 1 บาร์ส่วนกระบวนการเปลี่ยนแปลงโครงสร้าง
โมเลกุลด้วยไอน้ำจะดำเนินการที่ความดันสูงประมาณ 3 ถึง 25 บาร์ นอกจากนี้ยังต้องใช้ ตัวเร่ง
ปฏิกิริยาร่วมด้วย ผลของการดำเนินการที่ความดันสูงจะส่งผลต่อราคาอุปกรณ์ที่สูงขึ้นเนื่องจากต้องใช้
วัสดุที่ทนแรงดันได้สูง 

5.7  ลการศึกษาการแยกผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพจากกระบวนการกลั่นแบบบรรยากาศ 

จากการแยกเฟสสารอนินทรีย์ (Inorganic phase)  และก๊าซสังเคราะห์ (Vent gas) ออกจาก

เฟสของสารอินทรีย ์ (Organic phase)  หรือน้ำมันเช ื ้อพลิงช ีวภาพเรียบร้อยแล้วทำให้ทราบ

องค์ประกอบของสารอินทรีย์ที่ป้อนเข้าสู่หอกลั่นบรรยากาศแสดงดังตารางที่ 5.9 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 154 

ตารางที่ 5.9 องค์ประกอบและสัดส่วนของน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพที่ป้อนเข้าหอกลั่นบรรยากาศ 

 

ชื่อสาร สูตรโมเลกุล จุดเดือด  (°C) ร้อยละโดยมวล (%wt.) 

  Methane CH4 -161.5  5.61E-02 

  ETHYLENE C2H4 -103.7  4.84E-03 

  ETHANE C2H6 -89  9.28E-03 

  PROPENE C3H6 -47.6  4.84E-03 

  PROPANE C3H8 -42  9.28E-03 

  BUTANE C4H10 -1  1.33E-02 

  Pentane C5H12 36.1  1.69E-02 

  Cyclopentane C5H10 49  2.62E-02 

  Methanol CH3OH 64.7  5.45E-05 

  Hexane C6H14 68  2.58E-02 

  Ethanol C2H5OH 78.37  1.25E-03 

  Benzene C6H6 80.1  2.26E-02 

  Cyclohexane C6H12 81  6.13E-02 

  methylcyclopentane C6H12 81  4.40E-02 

  Cyclohexene C6H10 82.98 4.52E-02 

  methylcyclohexane C7H14 93.6  4.40E-02 

  1-Propanol C3H8O 97.2 1.56E-03 

  Heptane C7H16 98.42 2.34E-02 

  Water H2O 100 9.84E-04 

  Toluene C7H8 110.6  4.84E-03 

  Butanol C4H10O 117.7  1.61E-03 

  Octane C8H18 125.1  2.42E-02 
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ตารางที่ 5.9 องค์ประกอบและสัดส่วนของน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพที่ป้อนเข้าหอกลั่นบรรยากาศ (ต่อ) 

 

ชื่อสาร 
สูตร

โมเลกุล 
จุด

เดือด  (°C) 
ร้อยละโดยมวล (%

wt.) 

  Ethylbenzene C8H10 136 4.84E-03 

  1-Pentanol C5H12O 138  1.61E-03 

  m-Xylene C8H10 139  4.84E-03 

  propylcyclohexane C9H18 147  6.13E-02 

  Nonane C9H20 151  2.82E-02 

  Propylbenzene C9H12 152.4  1.86E-02 

  1-Hexanol C6H14O 157  1.61E-03 

  Furfural C5H4O2 161.7  3.28E-04 

  Cyclohexanol C6H12O 161.8  3.63E-03 

  Ethylphenol C8H10O 168  1.19E-03 

  Furfuryl alcohol C5H6O2 170  5.73E-05 

  2,5-Dimethylfuran C6H8O 170 1.61E-02 

  Decane C10H22 173.8 2.42E-02 

  Hydroxymethylfurfural C6H6O3 181.3 8.84E-06 

  Phenol C6H6O 182 4.02E-04 

  Undecane C11H24 196  2.42E-02 

  Para-tert-butyl cyclohexanone C10H18O 201  3.63E-03 

  Cresol C7H8O 202 1.11E-03 

  Xylitol C5H12O5 216 9.79E-13 

  Dodecane C12H26 216.2 2.82E-02 

  Propenyl phenol C9H10O 218  3.23E-03 

  Naphthalene C10H8 218  9.68E-03 
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ตารางที่ 5.9 องค์ประกอบและสัดส่วนของน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพที่ป้อนเข้าหอกลั่นบรรยากาศ (ต่อ) 

 

ชื่อสาร สูตรโมเลกุล จุดเดือด  (°C) ร้อยละโดยมวล (%wt.) 

  Tridecane C13H28 234  2.62E-02 

  Bicyclohexyl C12H22 238 3.55E-02 

  Bicyclopropyl C9H18 238 3.55E-02 

  Tetradecane C14H30 253.6  2.62E-02 

  Pentadecane C15H32 271  2.82E-02 

  Furan  C4H4O 31.3  1.17E-02 

  Octadecane C18H38 317  2.82E-02 
 

น้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพถูกให้ความร้อน (Preheat) ที่อุณหภูมิ 150 องศเซลเซียสก่อนป้อนเข้า

สู่หอกลั่นเพื่อแบ่งเบาภาระ (Load) ของรีบอยเลอร์ จากการเพิ่มอุณหภูมิทำให้น้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพ

กลายเป็นของผสมสองเฟสโดยมีสัดส่วนของสารอินทรีย์ที่ระเหยกลายเป็นไอ (Vapor fraction) ที่ 13 

เปอร์เซ็นต ์

5.7.1  ัตราส วนการทำ  ำ (Reflux Ratio) ต  ความบริส ทธิ์ข   ลิต ั      ห กลั่น 

สำหรับกระบวนการกลั่นแยกผลิตภัณฑ์ยิ่งค่า Reflux ratio มากจะทำให้ได้รับความบริสุทธิ์
ของผลิตภัณฑ์มากขึ้น แตห่ากหอกลั่นดำเนินการที่สภาวะ Reflux ratio ที่มีค่ามากเกินไปจะส่งผลให้
เกิดน้ำท่วมภายในหอ (Flooding) ส่งผลให้การสัมผัสระหว่างไอและของเหลว (Vapor-liquid) ภายใน
หอแย่ลงและผลิตภัณฑ์ที่ได้รับมีความบริสุทธิ์น้อยลงตามลำดับ ค่า Reflux ratio ที่เหมาะสมจะถูก
พิจารณาจากภาระ (Duty) ของคอนเดนเซอร์และรีบอยเลอร์ของกระบวนการกลั่นเพื่อศึกษาความ
ต้องการพลังงานที่ใช้สำหรับหอกลั่น ซึ่งค่าภาระ (Duty) ที่ศึกษาได้แสดงถึงค่าใช้จ่ายในการดำเนินการ  

ผลการศึกษา Reflux ratio ในช่วง 5 ถึง 15 พบว่าความบริสุทธิ์ของผลิตภัณฑ์ที่ได้รับบนยอด
หอ (ซึ่งในการวิจัยสนใจผลิตภัณฑ์ที่เป็นองค์ประกอบ C1 – C6  มีความบริสุทธิ์มากขึ้น โดยค่า Reflux 
ratio ที่เริ่มต้นเท่ากับผลิตภัณฑ์มีความบริสุทธ์เท่ากับ 89.8 เปอร์เซ็ต์ โดยที่ Reflux ratio มีค่าเท่ากับ 
15 ความบริสุทธ์ของผลิตภัณฑ์ที่ได้รับมีค่าสูงถึง 90.4 เปอร์เซ็นต์ แสดงดังรูปที่ 5.12 เมื่อพิจารณาค่า
พลังงานที่ใช้สำหรับคอนเดนเซอร์และรีบอยเลอร์พบว่าเมื่อค่า Reflux ratio สูงค่าพลังงานในการใช้
สำหรับควบแน่นไอบนยอดหอของเครื่องคอนเดนเซอร์มีความต้องการมากขึ้นเช่นเดียวกับความ
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ต้องการพลังงานของเครื่องรีบอยเลอร์สำหรับให้ความร้อนกับสารเพ่ือให้ระเหยเป็นไอมากข้ึนมีค่ามาก
ขึ้นเมื่อ Reflux ratio เพ่ิมเช่นกัน 

โดยในการศึกษาการแยกผลิตภัณฑ์น้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพจะศึกษา Reflux ratio ที่ค่าเท่ากับ 
6.5 เพราะเป็นจุดที่เหมาะสม เนื่องจากได้รับความบริสุทธิ์ของสารถึง 90 เปอร์เซ็นต์อีกท้ังค่าพลังงาน
ที่ใช้สำหรับเครื่องคอนเดนเซอร์กับรีบอยเลอร์มีความต้องการในปริมาณน้อย  

 

 

รูปที่ 5.10 ผลของ Reflux ratio ต่อความบริสุทธิ์ของสารที่ยอดหอและพลังงานที่ใช้

ของคอนเดนเซอร์และรีบอยเลอร์ 

5.7.2  ำนวนขั น (Stage) ข  ห กลั่นต  ความบริส ทธิ์ข   ลิต ั    

จำนวน Stage ภายในหอกลั่นถูกศึกษาเพ่ือหาจำนวนขั้นที่เหมาะสมเพ่ือให้ได้รับผลิตภัณฑ์ที่

ต้องการทั ้ง 5 ประเภทซึ่งได้แก่ ก๊าซ (Gas), เบนซีน (Gasoline), แนฟทา (Naphtha), เคโรซีน 

(Kerosene) และดีเซล (Diesel) ให้มีความบริสุทธิ์มากที่สุด อีกทั้งยังวิเคราะห์ลำดับของ Stage ใน

การดึงผลิตภัณฑ์ออกด้านล่าง (Side stream product) ผลการศึกษาแสดงดังตารางที่ 5.10 
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ตารางที่ 5.10 จำนวน Stage ต่อความบริสุทธิ์ของช่วงผลิตภัณฑ์ที่ได้รับ 

ผลิตภัณฑ์ 
จำนวน Stage ของหอกลั่น 

10 12 14 16 

ก๊าซ (Gas) 44.10 44.10 44.10 44.10 

ก๊าซโซลีน (Gasoline) 72.65 72.71 72.80 72.87 

แนฟทา (Naphtha) 81.12 74.66 78.81 79.32 

เคโรซีน (Kerosene) 54.69 79.03 83.87 83.87 

ดีเซล (Diesel) 24.40 27.11 27.20 27.23 

 

เมื่อเพ่ิมจำนวน Stage พบว่าความบริสุทธิ์ของช่วงผลิตภัณฑ์ที่ได้รับมีค่าความบริสุทธิ์มากขึ้น

แสดงดังตารางที่ 5.10 โดยการเพิ่มจาก 10 ไปเป็น 12 stage พบว่าความบริสุทธิ์ของผลิตภัณฑ์มีค่า

ความบริสุทธิ์เปลี่ยนแปลงอย่างเห็นได้ชัด โดยผลิตภัณฑ์ก๊าซที่แยกได้มีค่าคงที่ที่ ความบริสุทธิ์ 44.10 

ดังนั้นการเพิ่มจำนวน Stage สำหรับผลิตภัณฑ์ก๊าซจึงไม่มีผลเนื่องจากจุดเดือดของก๊าซมีค่าที่ต่ำ 

ผลิตภัณฑ์ก๊าซโซลีน แนฟทา และดีเซลมารถแยกได้บริสุทธ์ถึง 72.87, 79.32 และ 27.23 เปอร์เซ็นต์

ตามลำดับโดยได้รับเมื่อหอกลั่นดำเนินการที่ 16 stage สำหรับผลิตภัณฑ์ในช่วงเคโรซีนมีค่าความ

บริสุทธิ์คงที่ท่ี 83.87 เปอร์เซ็นต์ที่การดำเนินการ 14 และ 16 stage  

การดำเนินการที่ 16 Stage ถูกนำมาศึกษาต่อเพื่อหาลำดับ Stage ที่เหมาะสมของช่วงผลิตภัณฑ์ที่

ต้องการแสดงดังรูปที่ 5.13 โดยสามารถสรุปได้ดังนี้ 

1. ผลิตภัณฑ์ก๊าซ (Gas) ซึ่งเป็นองค์ประกอบของ C1-C4 ไถกแยกออกบริเวณบนยอดหอกลั่น 
โดยมีความบริสุทธิ์เท่ากับ 44.1 เปอร์เซ็นต์และมีองค์ประกอบของผลิตภัณฑ์แสดงดังรูปที่ 
5.14 

2. ผลิตภัณฑ์ก๊าซโซลีน (Gasoline) ซึ่งเป็นองค์ประกอบของ C5-C6 ได้รับจากการดึงผลิตภัณฑ์
ออกจาก Stage ที่ 2 ของหอกลั่น โดยความบริสุทธิ์ที่ได้รับมีค่าเท่ากับ 72.87 เปอร์เซ็นต์และ
มีองค์ประกอบของผลิตภัณฑ์แสดงดังรูปที่ 5.15 

3. ผลิตภัณฑ์แนฟทา (Naphtha) ซึ่งเป็นองค์ประกอบของ C6-C10 ได้รับจากการดึงผลิตภัณฑ์
ออกจาก Stage ที่ 6 ของหอกลั่น โดยความบริสุทธิ์ที่ได้รับมีค่าเท่ากับ 79.32 เปอร์เซ็นต์และ
มีองค์ประกอบของผลิตภัณฑ์แสดงดังรูปที่ 5.16 
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4. ผลิตภัณฑ์เคโรซีน (Kerosene) ซึ่งเป็นองค์ประกอบของ C10-C16 ได้รับจากการดึงผลิตภัณฑ์
ออกจาก Stage ที่ 15 ของหอกลั่น โดยความบริสุทธิ์ที่ได้รับมีค่าเท่ากับ 79.32 เปอร์เซ็นต์
และมีองค์ประกอบของผลิตภัณฑ์แสดงดังรูปที่ 5.17 

5. ผลิตภัณฑ์ดีเซล (Diesel) ซึ่งเป็นองค์ประกอบของ C16-C18 ได้รับจากการดึงผลิตภัณฑ์ออก
จาก Stage ที่ 16 ของหอกลั่น โดยความบริสุทธิ์ที ่ได้รับมีค่าเท่ากับ 27.3 เปอร์เซ็นต์มี
องค์ประกอบของผลิตภัณฑ์แสดงดังรูปที่ 5.18 

 

 

รูปที่ 5.13 ร้อยละโดยมวล (%wt) ของช่วงผลิตภัณฑ์ในแต่ละข้ัน (Stage) ของหอกลั่น 

ผลการศึกษาแสดงให้เห็นว่าการดำเนินการของแบบจำลองหอกลั ่นบรรยากาศ

สภาวะการดำเนินการที่เหมาะสมที่ Reflux ratio เท่ากับ 6 และมีจำนวน Stage เท่ากับ 16 

สำหรับอุณหภูมิและความดันในแต่ละ Stage ภายในหอกลั่นแสดงดังรูปที่ 5.19 โดยอุณหภูมิ

และความดันของผลการศึกษาสอดคล้องกับหอกลั่นบรรยากาศจริงของหอกลั่นน้ำมันดิบ 

(Crude Distillation Column) คือดำเนินการในช่วง 0 - 350 องศาเซลเซียสและความดัน

ยอดหอที่ 1 บาร์ 
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รูปที่ 5.18 ร้อยละโดยมวลของผลิตภัณฑ์เคโรซีน (Kerosene) 

 

รูปที่ 5.19 อุณหภูมิและความดันในแต่ละ Stage ของแบบจำลองหอกลั่นบรรยากาศ 
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บทที่ 6 

 ลการศึกษาการ  กแบบ คร  ข า ข   คร ่  แลก ปลี่ นความร้ น 

6.1  ลการศึกษา ลต า ข     ห  มิที่น้  ที่ส   (∆Tmin) ที่ หมาะสมกับกระบวนการ 

จากการศึกษา ∆Tmin ในช่วง 3 ถึง 25 องศาเซลเซียสสำหรับการออกแบบเครือข่ายของ

เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนแสดงดังรูปที่ 6.1 เปรียบเทียบกับค่าใช้จ่ายค่าใช้จ่ายรวมในการลงทุนกับ

ค่าใช้จ่ายในการดำเนินการของกระแสสาธารณูปโภคพบว่า ที่ค่า ∆Tmin น้อยที่สุดเท่ากับ 3 องศา

เซลเซียสมีค่าใช้จ่ายในการลงทุนรวมสูงเนื่องจากต้องการพื้นที่ในการแลกเปลี่ยนความร้อนปริมาณ

มากเพ่ือให้ได้ผลต่างของอุณหภูมิของกระแสร้อนและกระแสเย็นได้ตามความต้องการ โดยพื้นที่ในการ

ถ่ายเทความร้อนที่มากก็ส่งผลให้ต้องลงทุนซื้อเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนมากเช่นกัน ในขณะที่

ค่าใช้จ่ายในการดำเนินงานของกระแสสาธารณูปโภคมีค่าน้อยสุดเนื่องจากพ้ืนที่ของเครื่องแลกเปลี่ยน

ความร้อนมีมากในทางตรงกันข้ามที่ ∆Tmin มากที่สุดของการศึกษามีเท่ากับ 25 องศาเซลเซียสนั้นผล

ปรากฎว่ามีค่าใช้จ่ายในการลงทุนค่อนข้างต่ำเนื่องจากผลต่างของอุณหภูมิที่ต้องการแลกเปลี่ยนความ

ร้อนมีค่าที่กว้างแต่ค่าใช้จ่ายในการดำเนินการสูงสุด 

ผู้วิจัยได้เลือก ∆Tmin ที่มีค่าเท่ากับ 15 องศาเซลเซียสสำหรับการออกแบบกระบวนการผลิต

พลังงานทดแทนชีวภาพเนื่องจากกระบวนการที่ศึกษาจัดอยู่ในประเภทอุตสาหกรรมปิโตรเคมีโดย  

โดยผลการศึกษาพบว่าที่ ∆Tmin เท่ากับ 15 องศาเซลเซียส ให้ค่าใช้จ่ายรวมในการลงทุนที่น้อยที่สุด

อีกทั้งยังมีความต้องการใช้กระแสสาธารณูปโภคในระดับปานกลาง ซึ่งมีความสอดคล้องกับค่า ∆Tmin 

ที่นำเสนอโดย Linnhoff [40] ที่ว่าสำหรับอุตสาหกรรมปิโตรเคมีจะมีค่า ∆Tmin ในช่วง 10 ถึง 20 

องศาเซลเซียส  
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รูปที่ 6.1 ค่า ∆Tmin ต่อค่าใช้จ่ายรวมและค่าใช้จ่ายในการดำเนินการ 

6.2  ลการศึกษา ส้น ค้ ค ม  สิท (Composite Curve) และ ส้น ค้ แกรน  ค ม  สิท 

(Grand Composite Curve) 

จากการนำข้อมูลกระแสร้อนและกระแสเย็นภายในกระบวนการผลิตพลังงานเชื ้อเพลิง

ชีวภาพที่ศึกษามาทำการวิเคราะห์สำหรับนำความร้อนที่เหลือทิ ้งภายในกระบวนการกลับมาใช้

ประโยชน์ (Heat recovery) พบว่าค่าความร้อนในการแลกเปลี่ยนของกระแสภายในกระบวนการยัง

ไม่เพียงพอสำหรับการแลกเปลี่ยนอุณหภูมิให้ได้ตามอุณหภูมิที่ต้องการ โดยปริมาณความต้องการของ

กระแสสาธารณูปโภคร้อน (Hot Utility) และเย็น (Cold Utility) ที่ต้องการเพ่ิมสามารถศึกษาได้จาก

เส้นโค้งคอมโพสิท (Composite Curve) ดังรูปที่ 6.2 

จากรูปที่ 6.2 แสดงให้เห็นว่าจุดพินช์ (Pinch point) มีค่าเท่ากับ 32.5 องศาเซลเซียสเมื่อ

กำหนด ∆Tmin ในการศึกษาเท่ากับ 15 องศาเซลเซียส โดยเส้นโค้งคอมโพสิทร้อนมีค่าเท่ากับ 40 

องศาเซลเซียสและเส้นโค้งคอมโพสิทเย็นมีค่าเท่ากับ 25 องศาเซลเซียสตามลำดับ 
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รูปที่ 6.2 เส้นโค้งคอมโพสิท (Composite Curve) ของกระบวนผลิตพลังงานทดแทนชีวภาพ 

เมื่อพิจารณาบริเวณด้านบนจุดพินซ์จะเห็นได้ว่าเส้นโค้งคอมโพสิทร้อนมีค่าที่น้อยกว่าเส้นโค้ง

คอมโพสิทเย็นแสดงว่าความร้อนของกระแสในกระบวนการศึกษามีค่าพลังงานไม่เพียงพอสำหรับ

กระแสเย็นที่ต้องการความร้อนเพื่อได้ตามอุณหภูมิเป้าหมาย จากการศึกษาพบว่ากระบวนการผลิต

เชื้อเพลิงชีวภาพต้องการกระแสสาธารณูปโภคร้อนที่น้อยที่สุด (QH,min) เท่ากับ 621 เมะจูลต่อชั่วโมง 

สำหรับบริเวณด้านล่างจุดพินซ์แสดงให้เห็นว่าส้นโค้งคอมโพสิทเย็นมีค่าน้อยกว่าเส้นโค้งคอมโพสิท

ร้อนซึ่งแสดงถึงกระแสเย็นมีไม่เพียงพอสำหรับกระแสร้อนที่ต้องการลดอุณหภูมิโดยระบบมีความ

ต้องการกระแสสาธารณูปโภคเย็นน้อยสุด (QC,min) ที่ 16,928 เมกะจูลต่อชั่วโมง โดยพื้นที่สีเขียว

ระหว่างเส้นโค้งคอมโพสิทร้อนและเย็นแสดงถึงค่าพลังงานเหลือทิ้งภายในระบบที่สามารถนำกลับมา

ใช้ประโยชน์ได้  

นอกจากเส้นโค้งคอมโพสิทจะสามารถบอกปริมาณความต้องการของกระแสสาธารณูปโภค

ร้อนและเย็นที่น้อยที่สุดแล้ว ยังแสดงให้เห็นว่าหากทำการศึกษา ∆Tmin ที่มีค่ามากกล่าวคือมีช่วงของ

อุณหภูมิในการแลกเปลี ่ยนมากจะส่งผลให้กราฟเส้นโค้งคอมโพสิทร้อนและกราฟของเส้นโค้ง

คอมโพสิทเย็นจะมีระยะห่างจากกันมากขึ ้นโดนสิ ่งที ่ตามมาคือปริมาณความต้องการกระแส

สาธารณูปโภคร้อนและเย็นมีค่ามากขึ้นเช่นกันซึ่งสอดคล้องกับกราฟแสดงค่าใช้จ่ายในการดำเนินกับ 

∆Tmin ดังรูปที่ 6.1 
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รูปที่ 6.3 เส้นแกรนด์โค้งคอมโพสิท (Grand Composite Curve) ของกระบวนผลิตพลังงานทดแทน

ชีวภาพ 

ปริมาณของกระแสสาธารณูปโภคสามารถได้รับจากเส้นโค้งคอมโพสิท แต่ประภทของกระแส

สาธารณูปโภคที่เหมาะสมสามารถหาได้จากเส้นโค้งแกรนด์คอมโพสิท (Grand Composite Curve) 
แสดงดังรูปที่ 6.3 ผลการศึกษาประเภทของกระแสสาธารณูปโภคที่เหมาะสมและปริมาณความ

ต้องการใช้ของกระบวนการแสดงดังตารางที่ 6.1 

ตารางที่ 6.1 ประเภทและปริมาณของกระแสสาธารณูปโภคสำหรับกระบวนการที่ศึกษา 

กระแส
สาธารณูปโภค อุณหภูมิเริ่มต้น (°C) 

ปริมาณที่ต้องการ 
(kg/h) 

Fired Heat (1000) 1000 7722 

HP Steam 250 7219 

Refrigerant 1 -25 128675 

Cooling Water 20 5071 
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Fired Heat (1000) ถูกนำมาใช้งานในช่วงความต้องการแลกเปลี ่ยนความร้อนในช่วง

อุณหภูมิสูงในช่วง 1000 ถึง 250 องศาเซลเซียสและ HP Steam ถูกนำมาใช้ในช่วงอุณหภูมิปาน

กลางที ่ต ่ำกว ่า 250 องศาเซลเซ ียส จะเห ็นได ้ว ่ากระบวนการได้เสนอประเภทของกระแส

สาธารณูปโภคร้อนออกเป็น 2 ช่วงเพ่ือให้ใช้กระแสสาธารณูปโภคท่ีราคาสูงให้น้อยที่สุด 

Refrigerant 1 ที่มีอุณหภูมิต่ำถูกนำมาใช้แลกเปลี ่ยนในสายกระบวนการที ่ต ้องการลด

อุณหภูมิที่ต่ำสำหรับในกระบวนการได้แก่การลดอุณหภูมิของก๊าซสังเคราะห์ที่มีจุดเดือดต่ำ ๆ เป็นต้น 

โดยน้ำหล่อเย็น (Cooling water) ถูกนำมาใช้ลดอุณหภูมิของสายดำเนินการที่ต้องการลดอุณหภูมิไม่

ต่ำมาก  

6.3  ลการศึกษาการ  กแบบ คร  ข า ข   คร ่  แลก ปลี่ นความร้ นที่ ีที่ส   

ผลจากการออกแบบเครือข่ายของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนโดยใช้โปรแกรมแอสเพน เอ็น

เนอร์จี อนาไลเซอร์ ช่วยในการออกแบบจำนวน 10 แบบของเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน

แสดงดังรูปที่ ซ-1 – ซ.10 ในภาคผนวก ซ พบว่าแต่ละการออกแบบบ่งชี้ถึงราคา, ประสิทธิภาพของ

ระบบแลกเปลี ่ยนความร้อน, พื้นที่ที ่ต้องการสำหรับใช้แลกเปลี่ยนความร้อนให้ได้ตามอุณหภูมิ

เป้าหมาย, เปอร์เซ็นต์อุณหภูมิเป้าหมาย, จำนวนเชลและจำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนมีความ

แตกต่างกันออกไปแสดงดังรูปที่ 6.4 

 

รูปที่ 6.4 ปัจจัยในการพิจารณเลือกระบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนของทั้ง 10 การออกแบบ 
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รูปที่ 6.5 กราฟเปรียบเทียบระหว่างเปอร์เซ็นต์เป้าหมายกับราคาต้นทุนรวมของทั้ง 10 การออกแบบ 

ในงานวิจัยนี้จะพิจารณาถึงพื้นที่ที ่ต้องการในการแลกเปลี่ยนความร้อนเป็นประการแรก

เนื่องจากพื้นที่ในการแลกเปลี่ยนความร้อนส่งผลต่อจำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน ปริมาณ

กระแสสาธารณูปโภคที่ต้องการโดยส่งท้ายจะส่งผลต่อค่าใช้จ่ายในการดำเนินการ จากผลการศึกษา

การออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนดังรูปที่ 6.4 พบว่าทั้ง 10 การออกแบบสามารถมี

พ้ืนทีใ่นการแลกเปลี่ยนความร้อนรวมเพ่ือให้ผลต่างของอุณหภูมิ ∆Tmin ได้ตามท่ีกำหนดไว้ที่ 15 องศา

เซลเซียส โดยหาก % Target ที่ได้มีค่ามากกว่า 100 เปอร์เซ็นต์จะทำให้ทราบว่าการออกแบบนั้น มี

พื้นที่ในการแลกเปลี่ยนความร้อนเพียงพอ การออกแบบที่ 5 มีพื้นที่ในการแลกเปลี่ยนความร้อนรวม

มากที่สุดที่ประมาณ 4172 ตารางเมตรส่งผลให้มีการใช้จำนวนเชลและเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน

มากที่สุด ข้อดีของการออกแบบนี้คือมีค่า % Target ที่ได้รับมีค่าสูงสุดที่ 174 เปอร์เซ็นต์โดยหาก

เลือกการออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนแบบที่ 5 ไปใช้งานจะสามารถลด ∆Tmin ลง

ได้อีกซึ่งจะช่วยให้ประหยัดค่าใช้จ่ายของกระแสสาธารณูปโภคได้ สำหรับการออกแบบที่ 6 ต้องการ

พื้นที่ในการแลกเปลี่ยนความร้อนรวมน้อยที่สุดที่ 2604 ตารางเมตรซึ่งน้อยกว่าแบบที่ 5 ถึง 38 

เปอร์เซ็นต์โดยใช้จำนวนเชลและเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนน้อยที่ 76 เชลและ 32 เครื่องตามลำดับ

โดยมี % Target ที่ได้รับที่ 109 เปอร์เซ็นต์ซึ่งมีค่าน้อยที่สุดของทั้ง 10 การออกแบบโดยหากเลือก

การออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนแบบที่ 6 ไปดำเนินการก็จะมีโอกาสสูงที่การ

แลกเปลี่ยนความร้อนจะไม่ได้รับตามผลต่างของอุณภูมิที่น้อยที่สุด ∆Tmin ตามท่ีต้องการเนื่องจากเมื่อ

ดำเนินการไปแล้วช่วงระยะเวลาหนึ่งพื ้นที ่แลกเปลี ่ยนความร้อนอาจมีความสกปรกทำให้พื ้นที่
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แลกเปลี่ยนความร้อนน้อยส่งผลให้การแลกเปลี่ยนความร้อนประสิทธิภาพลดลง สุดท้ายจะส่งผลต่อ 

% Target  

จำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน (No. of Units) ไม่สามารถแสดงถึงพ้ืนที่รวมของการ

แลกเปลี่ยนความร้อนได้ เช่นการออกแบบที่ 4 ที่มีเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนเท่ากับ 28 เครื่องมี

พื้นที่แลกเปลี่ยนความร้อนที่มากกว่าการออกแบบที่ 6 ที่มีจำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน 31 

เครื่องซึ่งมีจำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนมากกว่า ดังนั้นปัจจัยที่ต้องพิจารณาร่วมคือจำนวนเชล 

ต้นทุนรวมในการลงทุนแสดงดังรูปที่ 6.5 พบว่าการออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี ่ยน

ความร้อนแบบที่ 5 มีค่ามากสุดซึ่งมีความเหมาะสมกับจำนวนเชลและจำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความ

ร้อนที่ต้องการโดยมีค่ามากสุดและการออกแบบที่ 7 มีต้นรวมที่ต่ำสุด 

สำหรับเกณฑ์ในการพิจารณาเลือกการออกแบบระบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่

ดีที่สุดสำหรับกระบวนการผลิตพลังงานทดแทนชีวภาพได้แก่ ปริมาณของกระแสสาธารณูปโภคร้อน-

เย็น, ต้นทุนรวมซึ่งรวมในส่วนของต้นทุนการดำเนินการ ต้นทุนเงินลงทุน และค่าใช้จ่ายในการติดตั้ง 

รวมถึงพื้นที่รวมของการแลกเปลี่ยนความร้อน, จำนวนเชล และจำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน

ตามลำดับแสดงดังตารางที่ 6.2 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 169 

ตารางที่ 6.2 แสดงวิธีการพิจารณาเลือกการออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่ดีที่สุด 

 

ลำดับ 

 ปัจจัยในการพิจารณา 

% Target 
พื้นที ่ 
(m2) 

จำนวน
เชล 

จำนวนเครื่อง 
แลกเปลีย่นความ

ร้อน 

ราคากระแส 
สาธารณูปโภค 

เงินทุนรวม 

1  แบบท่ี 5  แบบท่ี 5  แบบท่ี 5 แบบท่ี 8 แบบท่ี 7 แบบท่ี 7 

2 แบบท่ี 7 แบบท่ี 7 แบบท่ี 7 แบบท่ี 3 แบบท่ี 2 แบบท่ี 4 

3 แบบท่ี 8 แบบท่ี 8 แบบท่ี 3  แบบท่ี 5  แบบท่ี 5 แบบท่ี 2 

4 แบบท่ี 3 แบบท่ี 3 แบบท่ี 6 แบบท่ี 7 แบบท่ี 10 แบบท่ี 6 

5 แบบท่ี 1 แบบท่ี 1 แบบท่ี 8 แบบท่ี 1 แบบท่ี 4 แบบท่ี 9 

6 แบบท่ี 10 แบบท่ี 10 แบบท่ี 9 แบบท่ี 2 แบบท่ี 9 แบบท่ี 10 

7 แบบท่ี 9 แบบท่ี 9 แบบท่ี 2 แบบท่ี 6 แบบท่ี 6 แบบท่ี 1 

8 แบบท่ี 2 แบบท่ี 2 แบบท่ี 4 แบบท่ี 9 แบบท่ี 3 แบบท่ี 3 

9 แบบท่ี 4 แบบท่ี 4 แบบท่ี 1 แบบท่ี 10 แบบท่ี 1 แบบท่ี 8 

10 แบบท่ี 6 แบบท่ี 6 แบบท่ี 10 แบบท่ี 4 แบบท่ี 8  แบบท่ี 5 
 

 

จากตารางที่ 6.2 เป็นการเรียงลำดับของการออกแบบที่ดีที่สุดในแต่ละปัจจัยที่วิเคราะห์โดย

ลำดับที่ 1 คือดีที่สุดในปัจจัยที่ทำการพิจารณาและอันดับที่ 10 ดีน้อยสุดในปัจจัยที่ทำการพิจารณา 

ผลการจัดลำดับแสดงให้เห็นว่าการออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนของแบบที่ 

7 ใช้เงินลงทุนรวมที่น้อยที่สุดโดยมีค่าใช้จ่ายของกระแสสาธารณูปโภคร้อนเย็นที่น้อยที่สุดเช่นกัน 

ถึงแม้จะต้องการพื ้นที่ในการแลกเปลี ่ยนความร้อนที่สูงก็ตามและ % Target ที่ได้รับอยู่ที ่ 139 

เปอร์เซ็นต์ ดังนั้นการออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนแบบที่ 7 จะถูกเลือกมาใช้ในการ

แลกเปลี่ยนความร้อนภายในกระบวนการผลิตพลังงานทดแทนชีวภาพที่ทำการศึกษา โดยดัชนีราคา

ของการออกแบบเครือข่ายระบบแลกเปลี่ยนความร้อนและประสิทธิภาพของการออกแบบเครือข่าย
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ของระบบแลกเปลี่ยนความร้อนของทั้ง 10 การออกแบบแสดงดังตาราง ช-7 ภายผนวก ช โดยแบบที่ 

7 แสดงดังตารางที่ 6.3 และ 6.4 

หลังจากทีเลือกการออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนแบบที่ 7 แล้วทำให้ทราบ

ว่าจำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่น้อยที่สุดมีค่าเท่า 32 เครื่องรายละเอียดของแต่ละเครื่อง

แลกเปลี่ยนความร้อนแสดงดัง ตาราง ช-8 ภาคผนวก ช 

ตารางที่ 6.3 ดัชนีราคาของการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนของการออกแบบที่ 7 

แบบ
ที ่

รายการ หน่วย 
ดัชนีราคา 

(Cost Index) 
เป้าหมาย 

(%) 

7 

กระแสสาธารณูปโภคร้อน (Heating) ดอลลาร์/ชั่วโมง 0 107 

กระแสสาธารณูปโภคเย็น (Cooling) ดอลลาร์/ชั่วโมง 0 150 

ต้นทุนการดำเนินการ (Operating 
Cost/s) 

ดอลลาร์/ชั่วโมง 0 108 

ต้นทุนของเงินลงทุน (Capital Cost) ดอลลาร์ 1506268 111 

ต้นทุนรวม (Total Cost) ดอลลาร์/ชั่วโมง 0 109 

 

ตารางที่ 6.4 ประสิทธิภาพของการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนของการออกแบบที่ 7 

แบบ
ที ่

รายการ หน่วย 
ดัชนีราคา 

(Cost Index) 
เป้าหมาย 

(%) 

7 

กระแสสาธารณู)โภคร้อน (Heating) กิโลจูลน์/ชั่วโมง 17353607.90 102.52 

กระแสสาธารณูปโภคเย็น (Cooling) กิโลจูลน์/ชั่วโมง 4219860.11 679.80 

จำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน 
(No. of Units) 

- 32.00 86.49 

จำนวนของเชลล์ (No. of Shells) - 86.00 98.85 

พ้ืนที่แลกเปลี่ยนความร้อนรวม 
(Total Area) 

ตร.ม. 3321.25 138.90 
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เมื่อทำการเปรียบเทียบระบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนระหว่างกระบวนการผลิต

พลังงานทดแทนเชื้อเพลิงชีวภาพแบบทั่วไปที่ศึกษากับกระบวนการผลิตพลังงานทดแทนเชื้อเพลิง

ชีวภาพที่มีการนำความร้อนทิ้งกลับมาใช้ประโยชน์ (Heat integration) พบว่าปริมาณกระแส

สาธารณูปโภคท่ีต้องการมีความแตกต่างกันในปริมาณมากแสดงดังรูปที่ 6.6 

 

 

รูปที่ 6.6 เปรียบเทียบกระแสสาธารณูปโภคท่ีต้องการระหว่างกระบวนการผลิตพลังงานทดแทน

เชื้อเพลิงชีวภาพแบบทั่วไปกับแบบทำ Heat integration 

จากรูปที่ 6.6 แสดงให้เห็นกระบวนการผลิตพลังงานทดแทนเชื้อเพลิงชีวภาพแบบทั่วไปมีการ

ใช้กระแสสาธารณูปโภคท่ีมีหลายประเภทและมีปริมาณมากส่งผลให้มีค่าใช้จ่ายในการดำเนินการสูงใน

ขณะที่กระบวนการที่ทำ Heat integration สามารถช่วยลดปริมาณการใช้กระแสสาธารณูปโภค

ได้มาก เมื่อเปรียบเทียบเทียบค่าใช้ได้ในการดำเนินการพบว่าการทำ Heat integration สามารถลด

ต้นทุนในการดำเนินการได้ถึง 36,408 ดอลลาร์/วินาที รายละเอียดแสดงดังตารางที่ 6.5 
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ตารางที่ 6 .5 ปรียบเทียบราคาค่าใช่จ่ายของกระแสสาธารณูปโภค       

                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                                 

กระแสสาธารณูปโภค 

กระบวนการผลิตพลังงาน
ทดแทนเชื้อเพลิงชีวภาพ 

แบบทั่วไป  

กระบวนการผลิตพลังงาน
ทดแทนเชื้อเพลิงชีวภาพแบบ 

ทำ Heat integration  

ราคา (ดอลลาร์/วินาที) ราคา (ดอลลาร์/วินาที) 

Refrigerant 1 0.0006 0.0004 

HP Steam 8,909 0.01 

Fired Heat (1000) 24,605 0.01 

Hot Oil 2,895 0 

Cooling Water 0.00003 0.0002 

Fired Heat (2000) 0.001 0 

ราคารวม (ดอลลาร์/วินาที) 36,408 0.0155 
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บทที่ 7 

 ลการศึกษาความค ้มค าทา  ศรษ ศาสตร ข  กระบวนการ ลิตสารประก บ    รคาร บ น   าน

 าร  และก า     ร  น 

7.1 ราคาขา  ลิต ั    

จากการศึกษาแบบจำลองกระบวนการผลิตสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซ
ไฮโดรเจน แสดงให้เห็นว่ามีท้ังผลิตภัณฑ์หลัก (Main products) ผลิตภัณฑ์พลอยได้ (By-product) ที่
ได้รับและถูกใช้ภายในกระบวนการหลายประเภท โดยการวิเคราะห์ความคุ้มค่าทางเศรษฐศาสตร์จะ
พิจารณาราคาจำหน่ายของผลิตภัณฑ์ทั้งหมด 6 ประเภทที่ผลิตได้จากกระบวนการที่ศึกษาแสดง
ตารางที่ 7.1 

ตารางที่ 7.1 ผลิตภัณฑ์และราคาต่อหน่วยที่สามารถจำหน่ายได้ 

รายการ ผลิตภัณฑ์ 
ปริมาณ  
(kg/h) 

ปริมาณ  
(m3/h) 

ปริมาณ  
(bbl/h) 

ราคา 
(บาทต่อหนวย) 

ราคารวม  
(บาท) 

1 
ก๊าซไฮโดรเจน  
(H2) 140                    62  

       
8,667  

2 
ก๊าซสังเคราะห์  
(C1-C4) 290 245.9                855  

   
210,334  

3 
ก๊าซโซลีน  
(C5-C6) 657   5.13            3,126  

     
16,039  

4 
แนฟทา  
(C6-C10) 729   6.87            3,126  

     
21,479  

5 
เคโรซีน  
(C10-C16) 298   3.47            2,997  

     
10,398  

6 
ดีเซล  
(C16-C18) 811   8.47            2,924  

     
24,767  

ราคาขายผลิตภัณฑ์รวม (บาท/ชั่วโมง) 291,683  

 

 จากตารางที่ 7.1 แสดงให้เห็นกระบวนการที่ศึกษามีรายรับจากการจำหน่ายผลิตภัณฑ์ท่ี 

291,683 บาท/ชั่วโมง 
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7.2   ินล ท นรวม (Toyal Investment Cost) 

 เงินลงทุนรวมสำหรับการจัดทำโครงการผลิตสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซ
ไฮดดรเจนได้ร ับจากค่าใช่จ่าย 3 ส่วนหลักคือ ค่าอุปกรณ์ในกระบวนการการผลิตหลักทั ้ง 8 
กระบวนการ ค่าใช้จ่ายในการติดตั้งอุปกรณ์โดยรวม และค่าใช้จ่ายทางอ้อม ถูกศึกษาอ้างอิงจาก
งานวิจัยที่เกี่ยวข้องและใช้สมการที่ (2.20) และ (2.21) ในการปรับราคาเงินลงทุนให้เหมาะสมกับ
กำลังการผลิตและปรับราคาเงินให้เป็นปีปัจจุบัน แสดงดังตารางที่ 7.2 – 7.4 

ตารางที่ 7.2 แสดงเงินลงทุนของแต่ละกระบวนการผลิต 

รายการ รายละเอียด ราคาปีปัจจุบัน (บาท) 

1 กระบวนการปรับปรุงคุณภาพวัตถุดิบ                        730,080  

2 กระบวนการไพโรไลซิส                  160,475,804  

3 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน                  253,057,999  

4 กระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์                  203,680,829  

5 กระบวนการดูดซับแบบสลับความดัน                  520,734,239  

6 กระบวนการเผาไหม้                  320,301,909  

7 กระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันด้วยไฮโดรเจน                  259,879,845  

8 กระบวนกลั่นแยกผลิตภัณฑ์แบบบรรยากาศ                  216,025,121  

ราคาอุปกรณ์รวม                1,934,885,826  
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รูปที่ 7.1 แสดงสัดส่วนเงินลงทุนสำหรับอุปกรณ์ของกระบวนการที่ศึกษา 

เมื่อพิจารณาการเปรียบเทียบสัดส่วนเงินลงทุนดังรูปที่ 7.1 แสดงให้เห็นว่ากระบวนการดูด
ซับแบบสลับความกัน (Pressure Swing Adsorption) มีค่าใช้จ่ายสูงสุดที ่ร้อยละ 28 เนื ่องจาก
กระบวนการนี้ดำเนินการที่สภาวะความดันสูงที่ 48 บาร์ โดยความดันมีผลต่อความบริสุทธิ์ในการดูด
ซับของก๊าซสังเคราะห์ที่ป้อนเข้าระบบ โดยสภาวะดำเนินการจริงจะต้องมีถึงปฏิกรณ์ 2 ถังเพ่ือ
ดำเนินการสำหรับสำหรับการดูดซับ (Adsorption) ผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจนที่ต้องการและคาย 
(Desorption) เพื่อแยกผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจนบริสุทธิ์ออกจากกระบวนการเพื่อนำไปใช้ประโยชน์
ต่อไป โดยกระบวนการที่มีเงินลงทุนน้อยที่สุดคือกระบวนการไพโรไลซิสเนื่องจากเป็นเพียงการ
สลายตัวทางความร้อนขององค์ประกอบทะลายปาล์มและดำเนินการที่สภาวะปานกลางคือที่อุณหภูมิ 
500 องศาเซลเซียสและความดัน 1 บาร์ 
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ตารางที ่  7.3 ค ่าใช ้จ ่ายในการติดต ั ้งอ ุปกรณ์โดยรวม (Total Installation Cost, TIC)  ของ
กระบวนการที่ศึกษา 
 

รายการ รายละเอียด เงินลงทุน (บาท) 

1 ค่าดำเนินการจัดซื้ออุปกรณ์และค่าติดตั้งอุปกรณ์                       754,605,472  

2 ค่าอุปกรณ์ควบคุมและระบบควมคุม                       503,070,315  

3 ระบบท่อ                       599,814,606  

4 ระบบไฟฟ้า                       193,488,583  

5 ค่าก่อสร้างโรงงานและอุปกรณ์อำนวยความสะดวก                       561,116,890  

6 ค่าปรับปรุงพื้นที่                       232,186,299  

ค่าใช้จ่ายรวม                     2,844,282,164  

 
 สำหรับค่าใช้จ่ายในการติดตั้งอุปกรณ์โดยรวมสำหรับงานวิจัยนี้จะไม่พิจารณาในส่วนของ
ราคาที่ดิน  
 
ตารางที่ 7.4 ค่าใช้จ่ายทางอ้อม (Indirect Costs) ของกระบวนการที่ศึกษา 
 

รายการ รายละเอียด เงินลงทุน (บาท) 

1 การออกแบบทางวิศวกรรม                       619,163,464  

2 การก่อสร้าง                       657,861,181  

3 ค่าธรรมเนียมทางกฎหมายและผู้รับเหมา                       445,023,740  

4 ความไม่แน่นอนของโครงการ                       715,907,756  

ค่าใช้จ่ายรวม                     2,437,956,141  

 
 จากการแจกแจงรายจ่ายของเงินลงทุนที่แสดงดังตาราง 7.2 – 7.4 แสดงให้เห็นว่าสำหรับเงิน
ลงทุนรวมของกระบวนการผลิตสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจนพบว่ามี
ค่าประมาณ 7,217,124,130 บาท 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 177 

7.3  ลต บแทนทา  ศรษ ศาสตร  

ผลการวิเคราะห์ค่าใช้จ่ายในการลงทุนสำหรับจัดตั้งโครงการผลิตสารประกอบไฮโดรคาร์บอน 

ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจน จากหัว 7.2 ร่วมกับกับรายรับจากการขายผลิตภัณฑ์จากกระบวนการดัง

แสดงในหัวข้อ 7.1 สามารถนำมาประเมินผลตอบแทนทางเศรษฐศาสตร์เพ่ือดูความคุ้มค่าในการลงทุน

ได้โดยพิจารณาภาษีเงินได้นิติบุคคล (Corporate Income Tax) ที่ร้อยละ 20 และไม่พิจารณาค่า

เสื่อมราคา โดยพิจารณาระยะเวลาโครงการจำนวน 15 ผลที่ได้รับดังนี้ 

7.3.1 ระ ะ วลาค นท น (Payback Period) 

ผลการศึกษาพบว่าระยะเวลาในการคืนทุนของโครงการผลิตสารประกอบไฮโดรคาร์บอน 

ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจนมีค่าเท่ากับ 7.09 หรือกระแสเงินสดที่ได้รับจากการดำเนินการจะเท่ากับ

กระแสเงินสดที่จ่ายในการลงทุนที่ 7 ปี 1 เดือน โดยถือว่าโครงการที่สนใจศึกษามีระยะเวลาคืนทนุที่

ค่อนข้างเร็วส่งผลให้โครงการมีความเสี่ยงต่ำ มีความน่าสนใจในการลงทุน รายละเอียดการคำนวณ

แสดงดังตาราราง ซ-3 ภาคผนวก ซ 

7.3.2 ม ลค าปั   บันส ทธิ (Net Present Value) 

ผลการศึกษามูลค่าปัจจุบันสุทธิโดยใช้อัตราคิดลด (Discount Rate) ที่ 10 เปอร์เซ็นต์สำหรับ

ปรับกระแสเงินสดที่ได้รับในแต่ละปีหรือในแต่ละช่วงเวลาให้มาอยู่ที่จุดเดียวกันพบว่ามีค่าเท่ากับ 

176,405,503 ซึ่งเป็นค่าบวกหมายความว่าโครงการที่สนใจทำการศึกษานั้นสามารถท่ีจะทำการลงทุน

ได้เพราะผลตอบแทนที่ได้รับมีค่ามากกว่าเงินที่ลงทุนไป รายละเอียดการคำนวณแสดงดังตาราราง ซ-

3 ภาคผนวก ซ 
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รูปที่ 7.1 ผลตอบแทนต่อปีของโครงการที่ศึกษา 

7.3.3  ัตราส วน ลต บแทน า ใน (Internal Rate of Return) 

ผลการศึกษาพบว่าอัตราส่วนผลตอบแทนภายในมีค่าเท่ากับ 23 เปอร์เซ็นต์ หมายถึง

ผลตอบแทนที่ทำให้มูลค่าปัจจุบันสุทธิตลอดอายุโครงการมีค่าเท่ากับเงินสดจ่ายสุทธิลงทุนเริ่มแรก จะ

เห็นได้ว่ามีค่ามากกว่าอัตราคิดลด (Discount Rate) แสดงให้เห็นว่าสามารถตัดสินใจยอมรับโครงการ 

ผลิตสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจนได้ 
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บทที่ 8 

สร ป ลการวิ ั และข้  สน แนะ ากการวิ ั  

งานวิจัยนี้สนใจศึกษาการนำทะลายปาล์มซึ่งเป็นวัสดุชีวมวลเหลือทิ้งจากกระบวนการสกัด

น้ำมันปาล์มมาใช้เป็นวัตถุดิบตั้งต้นของกระบวนการที่ศึกษาโดยมีอัตราการป้อนทะลายปาล์มเปียกท่ี 

19,579 กิโลกรัมต่อชั่วโมง  และจากผลการวิเคราะห์องค์ประกอบแบบเชิงปริมาณ (Proximate 

Analysis) การวิเคราะห์แบบแยกธาตุ (Ultimate Analysis) ชี้ให้ว่าทะลายปาล์มมีสารระเหยและ

องค์ประกอบของคาร์บอนที่ร้อยละ 83.86 และ 49.07 ตามลำดับ ดังนั้นทะลายปาล์มจึงมีความ

เหมาะสมอย่างยิ่งในการเปลี่ยนไปเป็นเชื่อเพลิงชีวภาพที่มีมูลค่าสูงขึ้นผ่านกระบวนการผลิตพลังงาน

ทดแทนชีวภาพที่ศึกษา ผลการออกแบบกระบวนการจากการสร้าง Superstructure สำหรับพิจารณา

กระบวนการที่เหมาะสมสำหรับการผลิตพลังงานทดแทนชีวภาพที่สนใจและลดกระบวนการที่ไม่

เกี ่ยวข้อง ทำให้สามารถเสนอกระบวนการผลิตสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซ

ไฮโดรเจนประกอบด้วย 8 กระบวนการได้แก่ การปรับปรุงคุณภาพวัตถุดิบเบื ้องต้น (Feed 

pretreatment) ไพโรไลซิส (Pyrolysis) แก๊สซิฟิเคชัน (Gasification) กระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์ 

(Water gas shift) ดูดซับแบบสลับความดัน (Pressure swing adsorption) ปรับปรุงคุณภาพน้ำมัน

ชีวภาพด้วยไฮโดรเจน (Hydrotreating) แยกผลิตภัณฑ์โดยหอกลั ่นบรรยากาศ (Atmospheric 

distillation) และการเผาไหม้ (Combustion)  

กระบวนการปรับปรุงคุณภาพวัตถุดิบเบื้องต้นสามารถลดความชื้นของทะลายปาล์มเปียกลง

จาก 62 เปอร์เซ็นต์ไปเป็น 7 เปอร์เซ็นต์ และลดขนาดทะลายปาล์มลงที่ 2 มิลลิเมตร  

ผลการศึกษาอุณหภูมิของกระบวนการไพโรไลซิสในช่วง 400 ถึง 650 องศาเซลเซียส แสดง

ให้เห็นว่าเมื่ออุณหภูมิเพิ่มขึ้นผลิตภัณฑ์ชีวภาพที่ได้รับและก๊าซไม่กลั่นตัวมีปริมาณมากขึ้นเนื่องอัตรา

การเกิดปฏิกิริยาขึ้นกับอุณหภูมิ ในขณะที่ปริมาณถ่านชาร์ที่ได้รับน้อยลงเมื่อุณหภูมิเพ่ิมขึ้นเพราะเกิด

การสลายตัวการเป็นไอของสารระเหยได้มากท่ีอุณหภูมิสูง ผลิตภัณฑ์น้ำมันชีวภาพและก๊าซไม่กลั่นตัว

ได้รับมากสุดที่อุณหูมิ 650 องศาเซลเซียสที่ร้อยละ 69 กับ 18 ตามลำดับโดยผลิตภัณฑ์ถ่านชาร์ที่

ได้รับมีค่ามากสุดที่ร้อยละ 13 จากการดำเนินการที ่อุณหภูมิ 400 องศาเซลเซียส ผลการตรวจ

ตรวจสอบความถูกต้อง (Validation) ของผลิตภัณฑ์ที่ได้จากแบบจำลองกับการทดลองกระบวนการ

ไพโรไลซิสจริงในห้องปฏิบัติการที่พบว่าปริมาณผลิตภัณฑ์ที่ได้รับมีค่าความคลาดเคลื่อนที่จากการ

ทดลองลองจริงที่ร้อยละ 8.5 สำหรับน้ำมันชีวภาพ ร้อยละ 74.2 สำหรับก๊าซไม่กลั่นตัว และร้อยละ 

38.9 สำหรับถ่านชาร์ ผลการวิเคราะห์องค์ประกอบของน้ำมันชีวภาพพบว่าประกอบด้วยกรดและน้ำ
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มากที่สุดร้อยละ 28 และ 20 ตามลำดัองค์ประกอบโดยรวมพบว่าน้ำมันชีวภาพที่ได้รับ 73.5 

เปอร์เซ็นต์เป็นสารประกอบอินทรีย์ที่มีธาตุออกซิเจนเป็นองค์ประกอบ เมื่อวิเคราะห์คุณสมบัติของ

น้ำมันชีวภาพที่ได้จากกระบวนการเทียบกับ “ASTM burner fuel standard”และข้อตกลงระหว่าง

ผู้ผลิตน้ำมันชีวภาพกับผู้ผลิตหม้อไอน้ำ เครื่องยนต์ดีเซล และกังหันไอน้ำ พบว่าน้ำมันชีวภาพที่ได้รับ

ผ่านตามข้อกำหนดโดยพิจารณาจากค่าที่สามารถศึกษาได้ สำหรับการวิเคราะห์องค์ประกอบของถ่าน

ชาร์ที่ได้รับพบว่ามีองค์ประกอบของคาร์บอนมากสุดที่ร้อยละ 67.3 รองลงมาคือ pseudo gas ที่ร้อย

ละ 26 โดยค่าคอนเวอร์ชั่นรวม (Conversion) ของสารตั้งต้นในการเปลี่ยนไปเป็นผลิตภัณฑ์ของ

แบบจำลองกระบวนการไพโรไลซิสอยู่ที่ร้อยละ 98.5 

สมการในการทำนายปริมาณผลิตภัณฑ์ที่ได้รับจากการศึกษาสัดส่วนของถ่านชาร์ที่เข้าทำ

ปฏิกิริยาในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน สามารถนำมาทำนายค่าผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจนได้ โดยมีข้อจำ

คือสัดส่วนการแบ่งถ่านชาร์เข้าทำปฏิกิริยาในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันต้องไม่น้อยกว่า0.5 เพราะจะ

ทำให้ผลิตก๊าซไฮโดรเจนไม่เพียงพอกับความต้องการในกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพ

ด้วยไฮโดรเจนที่ประมาณ 502 กิโลกรัมต่อชั่วโมง สมการแนะนำการใช้ปริมาณไอน้ำที่เหมาะสม

สำหรับเข้าทำปฏิกิริยาในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันและกระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์ที่เป็นฟังก์ชัน

กับปริมาณถ่านชาร์ที่เข้าทำปฏิกิริยาในลักษณะสมการยกกำลัง (Power equation) และสมการโพลี

โนเมียล  (Polynomials equation) ตามลำดับ โดยก๊าซไฮโดรเจนที่ผลิตได้มากสุดที่ 642 กิโลกรัม/

ชั่วโมง ได้รับที่สภาวะ S/C ratio เท่ากับ 2.7 ของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน และ S/C ratio เท่ากับ 3

สำหรับกระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์ 

อัตราส่วน S/C เท่ากับ 2.6 และอุณหภูมิดำเนินการของเตาแก๊สซิไฟเออร์ 900 องศา

เซลเซียสพบว่าถ่านชาร์เกิดปฏิกิริยาไปเป็นก๊าซสังเคราะห์ที่ค่าคอนเวอร์ชั่น 99.99 เปอร์เซ็นต์ 

 กระบวนการวอเตอร์แก๊สซิฟต์สามารถปริมาณก๊าซไฮโดรเจนได้ 20 เปอร์เซ็นต์จากค่าคอน

เวอร์ชั่นของก๊าซคาร์บอนมอนอกไซด์ที่ 85 เปอร์เซ็นต์ อัตราส่วน S/C มีค่าเท่ากับ 3.3 และอุณหูมิ

ดำเนินการที่ 240 องศาเซลเซียส 

ผลิตภัณฑ์ก๊าซไฮโดรเจนบริสุทธิ์ที่ร้อยละ 99.99 ปริมาณเท่ากับ 642 กิโลกรัมต่อชั่วโมงได้รับ

จากกระบวนการดูดซับแบบสลับความดัน ซึ ่งเพียงพอกับความต้องการนำไปใช้ในกระบวนการ

ปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยไฮโดรเจน (Hydrotreating unit) ที่ 502 กิโลกรัมต่อชั่วโมง ดังนั้น

จะมีปริมาณก๊าซไฮโดรเจนบริสุทธิ์ที่สามารถจำหน่ายต่อได้เท่ากับ 140 กิโลกรัมต่อชั่วโมง 
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ค่าความร้อน (Heating value) ของก๊าซผสมที่ได้รับจากการเผาไหม้ที่อุณหภูมิ 1090 องศา

เซลเซียสมีค่าเท่ากับ 3.19 เมกะจูลต่อกิโลกรัมของก๊าซสังเคราะห์โดยกระบวนเผาไหม้การต้องการ

พลังงานสูงถึง 3834 เมกะจูล/ชั่วโมง 

ผลิตภัณฑ์ที่ได้รับจากกระบวนการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพด้วยก๊าซไฮโดรเจนพบว่า

แบ่งออกเป็น 2 เฟสคือ เฟสสารอนินทรีย์ (Inorganic phase) และเฟสสารอินทรีย์  (Organic 

phase) ที่สัดส่วน 43 และ 57 เปอร์เซ็นต์ตามลำดับ ผลวิเคราะห์องค์ประกอบของเฟสสารอินทรีย์

พบว่ามีปริมาณของสารประกอบไฮโดรคาร์บอนแบบอัลเคน (Alkane) มากที่สุดรองลงมาคือก๊าซ และ

สารประกอบอัลคีน (Alkene) ที่ร้อยละ 49, 29 และ 18 ตามลำดับ  โดยองค์ประกอบของก๊าซที่ได้

ประกอบด้วยก๊าซคาร์บอนมอนอกไซด์,ไฮโดรเจน และคาร์บอนไดออกไซด์ ที่สัดส่วน 65.7, 29.9, 4.4 

และ 0.2% ตามลำดับ เมื่อวิเคราะห์สมบัติทางกายภาพของน้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพที่ผ่านปรับปรุง

คุณภาพพบว่ามีค่าความร้อนเท่ากับ 42 เมกะจูลต่อกิโลกรัม ชี้ให้เห็นว่าคุณสมบัติของน้ำมันชีวภาพมี

คุณภาพมากดีขึ้นทางด้านค่าความร้อน ด้วยเหตุนี้น้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพที่ได้รับเหมาะที่จะนำไปเข้าสู่

กระบวนการกลั่นแยกผลิตภัณฑ์แบบบรรยากาศเพ่ือเพ่ิมมูลค่าให้กับผลิตภัณฑ์น้ำมันเชื้อเพลิงชีวภาพ

มากขึ้น 

หอกลั่นบรรยากาศดำเนินการที่ Reflux ratio เท่ากับ 6.5 และจำนวน Stage ของหอกลั่น

เท่ากับ 16 สามารถแยกผลิตภัณฑ์ได้ 5 ช่วง ได้แก่ ก๊าซ (Gas) ได้รับบนยอดหอกลั่น โดยมีความ

บริสุทธิ์เท่ากับ 44.1 เปอร์เซ็นต์ ก๊าซโซลีน (Gasoline) ได้รับจากการดึงผลิตภัณฑ์ออกจาก Stage ที่ 

2 ของหอกลั่น โดยความบริสุทธิ์ที่ได้รับมีค่าเท่ากับ 72.87 เปอร์เซ็นต์ แนฟทา (Naphtha) ได้รับจาก

การดึงผลิตภัณฑ์ออกจาก Stage ที่ 6 ของหอกลั่น โดยความบริสุทธิ์ที ่ได้รับมีค่าเท่ากับ 79.32 

เปอร์เซ็นต์ เคโรซีน (Kerosene) ได้รับจากการดึงผลิตภัณฑ์ออกจาก Stage ที่ 15 ของหอกลั่น โดย

ความบริสุทธิ์ที่ได้รับมีค่าเท่ากับ 79.32 เปอร์เซ็นต์ และผลิตภัณฑ์ดีเซล (Diesel) ซึ่งเป็นองค์ประกอบ

ของ 90 ได้รับจากการดึงผลิตภัณฑ์ออกจาก Stage ที่ 16 ของหอกลั่น โดยความบริสุทธิ์ที่ได้รับมีค่า

เท่ากับ 27.3 เปอร์เซ็นต์ตามลำดับ  

ค่า ∆Tmin ที่เหมาะสมกับกระบวนการที่ มีค่าเท่ากับ 15 องศาเซลเซียสมี ซึ่งสอดคล้องกับค่า 

∆Tmin ที่นำเสนอโดย Linnhoff ว่าสำหรับอุตสาหกรรมปิโตรเคมีจะมีค่า ∆Tmin ในช่วง 10 ถึง 20 

องศาเซลเซียส ผลการศึกษาเส้นโค้งคอมโพสิทของกระแสร้อนร้อนและกระแสเย็นภายในกระบวนการ

ที ่ถูกนำมาใช้ประโยชน์ในการแลกเปลี่ยนความร้อน (Heat integration) พบว่าจุดพินช์ (Pinch 

point) มีค่าเท่ากับ 32.5 องศาเซลเซียส จากการแลกเปลี่ยนพลังงานของกระแสร้อนและกระแสเย็น
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ของกราฟคอมโพสิทแสดงให้เห็นค่าความร้อนและค่าความเย็นของกระแสภายในกระบวนการไม่

เพียงพอการแลกเปลี่ยนอุณหภูมิให้ได้ยังอุณหภูมิเป้าหมาย โดยมีความต้องการกระแสสาธารณูปโภค

ร้อนที่น้อยที่สุด (QH,min) เท่ากับ 621 เมะจูลต่อชั่วโมงและความต้องการกระแสสาธารณูปโภคเย็น

น้อยสุด QC,min) ที่ 16928 เมกะจูลต่อชั่วโมง โดยผลการออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความ

ร้อนที่ดีที่สุดต้องการเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่น้อยที่สุดมีค่าเท่า 32 เครื่องซึ่งมีจำนวนเชลและ

พื้นที่ที่ต้องการแลกเปลี่ยนความร้อนเท่ากับ 86  และ 3321.25 ตารางเมตร โดยให้ค่า % Target 

เท่ากับ 139 ผลการศึกษาเส้นโค้งแกรนด์คอมโพสิทชี้ให้เห็นว่ากระแสสาธารรูปโภคท่ีเหมาะสมสำหรับ

เครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่ดีที่สุดได้แก่ Refrigerant 1, HP Steam, Fired Heat (1000) 

Cooling water นอกจากน ี ้การทำ Heat integration สามารถช ่วยลดปร ิมาณการใช ้กระแส

สาธารณูปโภคได้เมื่อเปรียบเทียบเทียบกับกระบวนการที่ไม่ได้ศึกษาการทำ Heat integration โดย

สามารถลดต้นทุนในการดำเนินการได้ถึง 36 ,408 ดอลลาร์/วินาทีหรือเท่ากับ 1,099,875 บาทต่อ

วินาที 

ผลิตภัณฑ์ที่สามารถจำหน่ายได้โดยได้รับจากกระบวนการที่ศึกษามีทั้งหมด 6 ประเภทได้แก่ 

ก๊าซไฮโดรเจน ก๊าซสังเคราะห์ (C1-C4) ก๊าซโซลีน (C5-C6) แนฟทา (C6-C10) เคโรซีน (C10-C16) และ

ดีเซล (C16-C18) มีปริมาณการผลิตรวมเท่ากับ 2,925 กิโลกรัมต่อชั่วโมง สามารถจำหน่ายได้ราคารวม

เท่ากับ 291,683 บาทต่อชั่วโมง ราคาอุปกรณ์รวม (Capital Cost) ของ 8 กระบวนการที่ศึกษา

สามารถประเมินราคาได้ที่ 1,934,885,826 บาท ค่าใช้จ่ายในการติดตั้งอุปกรณ์โดยรวมมีค่าเท่ากับ 

2,844,282,164 บาท และค่าใช้จ่ายทางอ้อมมีค่าเท่ากับ 2,437,956,141 ผลการวิเคราะห์ความคุ้มค่า

ทางเศรษฐศาสตร์โดยคิดภาษีเงินได้นิติบุคคล (Corporate Income Tax) ที ่ร้อยละ 20 โดยไม่

พิจารณาค่าเสื่อมราคาอุปกรณ์ พบว่าทำมีระยะเวลาคืนทุนเท่ากับ 7 ปี 1 เดือน ได้รับมูลค่าปัจจุบัน

สุทธิเป็นบวกที่เท่ากับ 176,405,503 และอัตราส่วนผลตอบแทนภายในมีค่าเท่ากับ 23 เปอร์เซ็นต์ 

โดยระยะเวลาในการประเมินโครงการ 15 ปี 

จากการศึกษาทั้งหมดข้างต้นแสดงให้เห็นว่าพลังงานทดแทนชีวภาพได้แก่ สารประกอบ

ไฮโดรคาร์บอน ถ่านชาร์ และก๊าซไฮโดรเจน ที่ ได้รับจากการใช้ทะลายปาล์มผ่านกระบวนการที่

นำเสนอนั้นมีความน่าสนใจในการลงทุนเนื่องจากโครงการมีระยะเวลาคืนทุนเร็วส่งผลให้โมีความเสี่ยง

ต่ำทำให้สามารถตัดสินใจยอมรับโครงการนี้ได้ โดยประโยชน์จากการการศึกษาของงานวิจัยนี้นอกจาก

เป็นการเพ่ิมมูลค่าให้กับทะลายปาล์มแล้วยังช่วยส่งเสริมการสร้างพลังงานทดแทนให้กับประเทศไทย  
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ข้  สน แนะ ากการวิ ั  

1. ค่าจลนศาสตร์เคมี (Chemical Kinetics) ของปฏิกิริยาการสลายตัวทางความร้อนของ

องค์ประกอบเซลลูโลส เฮมิเซลลูโลส และลิกนินที่ใช้ทำการศึกษานั้นอ้างอิงจากสมการการสลายตัว

ทางความร้อนทางไม้สนเนื่องจากยังไม่มีผู้ทำการศึกษาข้อมูลการสลายตัวทางความร้อนของทะลาย

ปาล์มได้ ดังนั้นการทำนายค่าผลิตภัณฑ์ที่ได้รับจากกระบวนการไพโรไลซิสอาจมีความคลาดเคลื่อน 

ดังนั ้นหากสามารถใช้ปฏิกิริยาการสลายตัวของทะลายปาล์มได้โดยตรงก็จะช่วยให้การทำนาย

ผลิตภัณฑ์ได้ดีขึ้น  

2. องค์ประกอบของน้ำมันเชื ้อเพลิงชีวภาพที่ได้รับจากกระบวนปรับปรุงคุณภาพด้วย

ไฮโดรเจนของแบบจำลองที่ศึกษาเป็นการกำหนดค่าผลิตภัณฑ์ลงไปตามงานวิจัยที่อ้างอิง เนื่องจาก

ปฏิกิริยาไฮโดรดีออกซิจิเนชัน (Hydrodeoxygenation) ที่เกิดขึ้นจริงมีความซับซ้อนของปฏิกิริยา 

ดังนั ้นผลิตภัณฑ์ที ่ได ้ร ับจากกระบวนการแยกผลิตภัณฑ์ด้วยหอกลั ่นแบบบรรยากาศอาจมี

ความคลาดคลื่อนจากความจริง ดังนั้นควรมีการศึกษาปฏิกิริยาการปรับปรุงคุณภาพน้ำมันชีวภาพจาก

ทะลายปาล์ม เพ่ือนำผลิตภัณฑ์จริงที่ได้มาทำการศึกาในแบบจำลองกระบวนการ 

3. องค์ประกอบของผลิตภัณฑ์ในช่วงก๊าซ C1-C4 ที่ได้รับจากหอกลั่นบรรยากาศมีค่าความ

บริสุทธิ์ที่ 44.1 เปอร์เซ็นต์โดยมีการปนเปื้อนของก๊าซในช่วงก๊าซโซลีนอาจทำให้เสียประโยชน์จากการ

ขายผลิตภัณฑ์ก ๊าซโซล ีนด ังนั ้นควรมีการคำนวณจำนวน Stage และค่า Reflux ทฤษฎีเพ่ือ

เปรียบเทียบความบริสุทธิ์ของผลิตภัณฑ์ที่ได้รับ 

4. สำหรับการออกแบบเครือข่ายของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนเป็นการศึกษา เครื่อง

แลกเปลี่ยนความร้อนแบบเชลล์แอนด์ทิวบ์ (Shell and Tube Heat exchanger) เท่านั้นดังนั้นหาก

ทำการศึกษาเครื ่องแลกเปลี ่ยนความร้อนประเภทอื่นร่วมด้วยอาจจะทำให้ ∆Tmin มีค่าน้อยลง 

กล่าวคือมีค่าอุณหภูมิของการแลกเปลี่ยนที่ใกล้มากขึ้นโดยประโยชน์ที่จะได้รับคือจะช่วยประหยัด

กระแสสาธารณูปโภคได้ดีขึ้น ในส่วนของพ้ืนที่แลกเปลี่ยนความร้อนที่ได้นำเสนอในงานวิจัยนี้ไม่มีการ

พิจารณาถึงค่าความสกปรกของสาร (fouling factor) ดังนั้นหากต้องการศึกษาพื้นที่ที่ต้องการจริง ๆ

ในการแลกเปลี่ยนความร้อนจะต้องทำการตรวจสอบกับโปรแกรมอื่นเช่น Aspen EDR หรือ HTRI 

เป็นต้น ทั้งนี้ควรมีการศึกษาปริมาณกระแสสาธารณูปโภคสำหรับถังปฏิกรณ์ในกระบวนการต่างๆร่วม

ด้วยเพื่อให้การออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนมีประสิทธิภาพมากที่สุด 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 184 

5. ในการวิเคราะห์ผลตอบแทนทางเศรษฐศาสตร์ในส่วนของราคาอุปกรณ์เป็นการวิเคราะห์

เบื้องต้นจากการอ้างอิงของงานวิจัย ดังนั้นหากต้องการผลที่แม่นยำควรที่จะนำหาขนาดของอุปกรณ์

ขนาดที่ใช้จริงส่งให้ผู้จัดจำหน่าย (Vendor) ประเมินราคาจะช่วยให้ราคาในส่วนนี้แม่นยำมากขึ้น อีก

ทั้งค่าใช้จ่ายในการลงทุน ค่าใช้จ่ายในการดำเนินการที่ได้จากการวิจัยเป็นเพียงการวิเคราะห์เบื้องต้น

เช่นกัน ดังนั้นหากต้องการราคาที่แม่นยำควรมีการวิเคราะห์เชิงลึกของแต่รายการในค่าใช้จ่ายอย่าง

ละเอียด นอกจากนี้ราคาของผลิตภัณฑ์ที่ใช้กับการคิดราคาผลิตภัณฑ์ท่ีได้รับมีค่าสูงเนื่องจากเป็นราคา

ผลิตภัณฑ์ที่ผ่านการปรับปรุงคุณภาพหลังจากการกลั่นโดยหอกลั่นแบบบรรยากาศแล้ว อาจทำให้

ราคาสูงและช่วยให้เกิดผลตอบแทนในการลงทุนมมากกว่าความจริง แต่ในงานวิจัยนี้ยอมรับได้

เนื่องจากอยู่ขั้นการออกแบบในลักษณะของ Conceptual Design / R&D โดยมีช่วงความแม่นยำที่

คาดหวังอยู่ในระดับ (-15) – 50 เปอร์เซ็นต์ของราคาโครงการ 

6.ราคาค่าใช้จ่ายๆต่างที่นำมาพิจารณาในงานวิจัยถูกเปลี่ยนมากจากหน่วยเงินต่างประเทศ

ดังนั้นอาจมีความคลาดเคลื่อนเนื่องจากอัตราการแลกเปลี่ยนเงินมีความเปลี่ยนแปลงตลอด 
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 าค นวก ก 

การตั    ่ สารที่ใ ้ใน ปรแกรมแ ส  น  ลัส สำหรับกระบวนการที่ศึกษา 

ตารางที่ ก-1 แสดงชื่อสารที่ใช้สำหรับแบบจำลองของกระบวนการที่ศึกษาในโปรแกรมแอสเพน พลัส 

ช่ือในโปรแกรม Aspen Plus ช่ือสาร สูตรโมเลกุล 

CELL Cellulose C6H10O5 

CELLA Activated cellulose C6H10O5 

HCE Hemicellulose C5H8O4 

HCEA1 Activated hemicellulose 1 C5H8O4 

HCEA2 Activated hemicellulose 2 C5H8O4 

LIG-C Carbon-rich lignin C15H14O2 

LIG-H Hydrogen-rich lignin C22H28O9 

LIG-O Oxygen-rich lignin C20H22O10 

LIG-CC Carbon-rich lignin 2 C15H14O4 

LIG-OH OH-rich C19H22O8 

LIG Lignin C11H12O4 

G{CO2} Trapped CO2 CO2 

G{CO} Trapped CO CO 

G{COH2} Trapped COH2 COH2 

G{H2} Trapped H2 H2 

CHAR Char C 

HAA Hydroxyacetaldehyde C2H4O2 

GLYOX Glyoxal C2H2O2 

PROPNAL Propanal C3H6O 

C3H4O2 Propanedial C3H4O2 

HMF 5-hydroxymethyl-furfural C6H6O3 
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ตารางที่ ก-1 แสดงชื่อสารที่ใช้สำหรับแบบจำลองของกระบวนการที่ศึกษาในโปรแกรมแอสเพน พลัส 

(ต่อ) 

ชื่อในโปรแกรม Aspen Plus ชื่อสาร สูตรโมเลกุล 

LVG Levoglucosan C6H10O5 

XYL Xylose monomer C5H8O4 

pCOUMARYL Paracoumary alcohol C9H10O2 

PHENOL Phenol C6H6O 

FE2MACR Sinapaldehyde C11H12O4 

H2 Hydrogen H2 

CO Carbon monoxide CO 

CO2 Carbon dioxide CO2 

CH4 Methane CH4 

CH2O Formaldehyde CH2O 

MeOH Methanol CH4O 

C2H4 Ethylene C2H4 

CH3CHO Acetaldehyde C2H4O 

EtOH Ethanol C2H6O 

H2O Water H2O 

CH4 Methane CH4 

ETHANE ETHANE C2H6 

ETHYLENE ETHYLENE C2H4 

PROPANE PROPANE C3H8 

PROPENE PROPENE C3H6 

PHENOL Phenol C6H6O 

N-BUTANE BUTANE C4H10 
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ตารางที่ ก-1 แสดงชื่อสารที่ใช้สำหรับแบบจำลองของกระบวนการที่ศึกษาในโปรแกรมแอสเพน พลัส 

(ต่อ) 

ชื่อในโปรแกรม Aspen Plus ชื่อสาร สูตรโมเลกุล 

CYCHEXEN Cyclohexene C6H10 

CYCHEXAN Cyclohexane C6H12 

MTHCYCPT methylcyclopentane C6H12 

MTCYCHXA methylcyclohexane C7H14 

PRCYCHXA propylcyclohexane C9H18 

BICYCHEX Bicyclohexyl C12H22 

BICYPRHX Bicyclopropyl C9H18 

NAPHTLEN Naphthalene C10H8 

CHRYSENE Chrysene C18H12 

FURFURAL Furfural C5H4O2 

FURFYALC Furfuryl alcohol C5H6O2 

FURAN Furan  C4H4O 

DIMTYFUR 2,5-Dimethylfuran C6H8O 

METHANOL Methanol CH3OH 

ETHANOL ethanol C2H5OH 

PROPANOL 1-Propanol C3H8O 

BUTANOL Butanol C4H10O 

HEXANOL 1-Hexanol C6H14O 

PENTANOL 1-Pentanol C5H12O 

CYCHXNOL Cyclohexanol C6H12O 

HMF Hydroxymethylfurfural C6H6O3 

PRCYHXOL para-tert-butyl cyclohexanone C10H18O 
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 าค นวก ฆ 

 ลการ ำล  กระบวนการ    ับแบบสลับความ ัน (Pressure Swing Adsorption process) 

ตารางที่ ฆ-1 ผลการการศึกษาอัตราการไหลเชิงมวลของกระบวนการดูดซับแบบสลับความดัน  

Stream Name Units SYNGAS-6 OFF-GAS PURE-H2 H2-PROD 

From  H2O-FLSH PSA PSA H2-SPLIT 

To  PSA COM-REAT H2-SPLIT  
Temperature C 60 60 60 60 

Pressure bar 48 48 48 48 

Mass Flows kg/hr 3861.2 3219.33 641.874 139.874 

DRYBIO kg/hr 0 0 0 0 

ASH kg/hr 0 0 0 0 

CELL kg/hr 0 0 0 0 

CELLA kg/hr 0 0 0 0 

HCE kg/hr 0 0 0 0 

HCEA1 kg/hr 0 0 0 0 

HCEA2 kg/hr 0 0 0 0 

LIG-C kg/hr 0 0 0 0 

LIG-H kg/hr 0 0 0 0 

LIG-O kg/hr 0 0 0 0 

LIG-CC kg/hr 0 0 0 0 

LIG-OH kg/hr 0 0 0 0 

LIG kg/hr 0 0 0 0 

G{CO2} kg/hr 0 0 0 0 

G{CO} kg/hr 0 0 0 0 

G{COH2} kg/hr 0 0 0 0 

G{H2} kg/hr 0 0 0 0 
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ตารางที่ ฆ-1 ผลการการศึกษาอัตราการไหลเชิงมวลของกระบวนการดูดซับแบบสลับความดัน (ต่อ) 

Stream Name Units SYNGAS-6 OFF-GAS PURE-H2 H2-PROD 

From  H2O-FLSH PSA PSA H2-SPLIT 

To  PSA COM-REAT H2-SPLIT  
Temperature C 60 60 60 60 

Pressure bar 48 48 48 48 

Mass Flows kg/hr 3861.2 3219.33 641.874 139.874 

CHAR kg/hr 0 0 0 0 

HAA kg/hr 0 0 0 0 

GLYOX kg/hr 0 0 0 0 

PROPNAL kg/hr 0 0 0 0 

C3H4O2 kg/hr 0 0 0 0 

HMF kg/hr 0 0 0 0 

LVG kg/hr 0 0 0 0 

XYL kg/hr 0 0 0 0 

PCOUMARY kg/hr 0 0 0 0 

PHENOL kg/hr 0 0 0 0 

FE2MACR kg/hr 0 0 0 0 

H2 kg/hr 641.939 0.064194 641.874 139.874 

CO kg/hr 298.25 298.25 0 0 

CO2 kg/hr 2454.63 2454.63 0 0 

CH4 kg/hr 154.256 154.256 0 0 

CH2O kg/hr 0 0 0 0 

MEOH kg/hr 0 0 0 0 

C2H4 kg/hr 0 0 0 0 
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ตารางที่ ฆ-1 ผลการการศึกษาอัตราการไหลเชิงมวลของกระบวนการดูดซับแบบสลับความดัน (ต่อ) 

Stream Name Units SYNGAS-6 OFF-GAS PURE-H2 H2-PROD 

From  H2O-FLSH PSA PSA H2-SPLIT 

To  PSA COM-REAT H2-SPLIT  
Temperature C 60 60 60 60 

Pressure bar 48 48 48 48 

Mass Flows kg/hr 3861.2 3219.33 641.874 139.874 

CH3CHO kg/hr 0 0 0 0 

ETOH kg/hr 0 0 0 0 

H2O kg/hr 28.6274 28.6274 0 0 

N2 kg/hr 87.8278 87.8278 0 0 

O2 kg/hr 195.671 195.671 0 0 

FURFURAL kg/hr 0 0 0 0 

GUAIACOL kg/hr 0 0 0 0 
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 าค นวก   

 ลการ ำล  กระบวนการ  า หม้ (Combustion process) 

ตารางที่ ง-1 ผลการการศึกษาอัตราการไหลเชิงมวลของกระบวนการเผาไหม้ 

Stream Name Units OFF-GAS SOLD-OUT HOT-GAS 

From  PSA CAR-SEP2 COM-REAT 

To  COM-REAT SOLD-MIX  
Temperature C 60  1090 

Pressure bar 48 1 2 

Mass Flows kg/hr 3219.33 1.06233 3220.39 

DRYBIO kg/hr 0 0 0 

ASH kg/hr 0 0 0 

CELL kg/hr 0 0 0 

CELLA kg/hr 0 0 0 

HCE kg/hr 0 0 0 

HCEA1 kg/hr 0 0 0 

HCEA2 kg/hr 0 0 0 

LIG-C kg/hr 0 0 0 

LIG-H kg/hr 0 0 0 

LIG-O kg/hr 0 0 0 

LIG-CC kg/hr 0 0 0 

LIG-OH kg/hr 0 0 0 

LIG kg/hr 0 0 0 

G{CO2} kg/hr 0 0 0 

G{CO} kg/hr 0 0 0 

G{COH2} kg/hr 0 0 0 
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ตารางที่ ง-1 ผลการการศึกษาอัตราการไหลเชิงมวลของกระบวนการเผาไหม ้(ต่อ) 

Stream Name Units OFF-GAS SOLD-OUT HOT-GAS 

From  PSA CAR-SEP2 COM-REAT 

To  COM-REAT SOLD-MIX  
Temperature C 60  1090 

Pressure bar 48 1 2 

Mass Flows kg/hr 3219.33 1.06233 3220.39 

G{H2} kg/hr 0 0 0 

CHAR kg/hr 0 1.06233 0 

HAA kg/hr 0 0 0 

GLYOX kg/hr 0 0 0 

PROPNAL kg/hr 0 0 0 

C3H4O2 kg/hr 0 0 0 

HMF kg/hr 0 0 0 

LVG kg/hr 0 0 0 

XYL kg/hr 0 0 0 

PCOUMARY kg/hr 0 0 0 

PHENOL kg/hr 0 0 0 

FE2MACR kg/hr 0 0 0 

H2 kg/hr 0.0641939 0 11.0322 

CO kg/hr 298.25 0 885.555 

CO2 kg/hr 2454.63 0 1958.92 

CH4 kg/hr 154.256 0 5.75702E-05 

CH2O kg/hr 0 0 0 

MEOH kg/hr 0 0 0 
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ตารางที่ ง-1 ผลการการศึกษาอัตราการไหลเชิงมวลของกระบวนการเผาไหม ้(ต่อ) 

Stream Name Units OFF-GAS SOLD-OUT HOT-GAS 

From  PSA CAR-SEP2 COM-REAT 

To  COM-REAT SOLD-MIX  
Temperature C 60  1090 

Pressure bar 48 1 2 

Mass Flows kg/hr 3219.33 1.06233 3220.39 

C2H4 kg/hr 0 0 0 

CH3CHO kg/hr 0 0 0 

ETOH kg/hr 0 0 0 

H2O kg/hr 28.6274 0 277.054 

N2 kg/hr 87.8278 0 87.8278 

O2 kg/hr 195.671 0 8.17705E-10 

FURFURAL kg/hr 0 0 0 

GUAIACOL kg/hr 0 0 0 
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