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In this thesis, the study and development of computer program for designing 

recuperator is presented. The recuperator is heat exchanger installed at an exhaust pipe. 
To preheat the ambient-temperature air and recovery the heat. Designing engineer has to 
design for the optimum heat exchange. 

 
The main problem of designing by using LMTD (Logarithmic Mean Temperature 

Difference) is the large number of major parameters (i.e., the tube length, diameter, pitch 
diameter and number of cross flow), which cannot be set. The computer program will 
adjust every parameters, even the minor parameter such as reheat energy and pressure 
drop, to find the optimum unit. At the optimum point, the unit cost per recovered energy 
is minimized. 

 
The study shows that this computer program can solve for high accurate 

solutions. Help the designer in choosing parameters, so it takes less time when compared 
with design process using table, chart or trial and error method.   
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บทที ่1 

บทนํา 
 

1.1 ความสําคญัและที่มาของวิทยานพินธ 
  
 อุตสาหกรรมขนาดกลางและขนาดยอม (SME) เปนตัวหลักในการสงเสริมการขยายตัวทาง
เศรษฐกิจของประเทศไทยในปจจุบันโดยเฉพาะอุตสาหกรรมที่มีการใชพลังงานเชื้อเพลิงในกระบวน 
การผลิตซึ่งทํารายไดอยางมากใหกับประเทศไทยดังน้ันทางภาครัฐจึงมีวัตถุประสงคในการสงเสริม
สนับสนุนใหมีการประหยัดพลังงานในสถานประกอบการอุตสาหกรรมตางๆเหลานี้เนื่องจากเปนอุต 
สาหกรรมที่ตองใชเชื้อเพลิงเปนจํานวนมากโดยไดใหความรูทางวิชาการที่เกี่ยวกับการประหยัดพลัง 
งาน  และชวยเหลือทางดานเทคนิคตางๆเทาที่จะทําได เพื่อเปนการสงเสริมการขยายตัวของอุตสาห 
กรรมตางๆดังกลาวใหเพิ่มมากขึ้นและทําใหลดการขาดดุลทางการคากับตางประเทศลง 
  
 การใชเชื้อเพลงิในอุตสาหกรรมตางๆมีอยูหลายชนิดแลวแตความเหมาะสมของงาน เชน น้ํามัน
เตา, กาซ L.P.G, ถานโคก เปนตน อุตสาหกรรมหลายประเภทเปนอุตสาหกรรมทีต่องใชความรอนสูง
จากเชื้อเพลิงโดยตรงและใชเวลานาน ซึ่งทําใหสิ้นเปลืองพลังงานมาก แตถาสามารถชวยใหผูประกอบ 
การในอุตสาหกรรมนี้ประหยัดพลังงานลงได โดยไมมผีลเสียใดๆ ตอการผลิตและยังไดผลดกีวาเดิม 
นอกจากจะเปนการลดตนทนุแลว พลังงานที่ประหยัดไดจากอุตสาหกรรมนี้ยอมเปนแหลงพลังงาน
สําคัญอีกแหงสําหรับการใชในอนาคต 

 
 ในปจจุบันการประหยัดพลังงานรูปแบบหนึ่งคือการติดตั้งอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนเพื่อนํา
ความรอนทิ้ง (Waste Heat) ที่เสียเปลา มาใชอุนอากาศเพื่อนําไปใชในการผลิตอีกครั้ง ซึ่งอปุกรณแลก 
เปลี่ยนความรอนในปจจุบันมีอยูมากมายหลายชนิด ลักษณะการเลือกใชนั้นจะขึ้นกับความเหมาะสม
ของลักษณะของความรอนทิ้ง (Waste Heat) สําหรับวิทยานิพนธน้ีจะเลือกรีคูเพอเรเตอรซึ่งเปน
อุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบทอและปลอง (Shell and Tube Heat Exchanger) มาเปนรูปแบบ
การศึกษาที่สนใจ 
  
 ในปจจุบันการออกแบบอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบทอและปลอง (Shell and Tube 

Heat Exchanger) มีการออกแบบใชงานอยางแพรหลายในตางประเทศ แตในประเทศไทยยังมีการใช
งานไมมากนัก เนื่องจากปญหาของการลงทุน ซ่ึงมีคาใชจายในการผลิตคอนขางสูง สาเหตุมาจากปญหา
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ในการออกแบบเนื่องจากมีตัวแปรท่ีไมทราบคาอยูหลายตัวทําใหตองใชวิธี สมมุติเขาไปใชในการ
คํานวณดวยทําใหไมสามารถทราบไดวาคาท่ีออกแบบนั้นเปนคาที่เหมาะสมที่สุดหรือไม 
  
 จากปญหาดังกลาวนี้ จึงเกิดคําถามขึ้นมาวามีวิธีการออกแบบอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน
แบบทอและปลอง (Shell and Tube Heat Exchanger) อยางไร จึงจะเปนการออกแบบที่เหมาะสมที่ 
สุด (Optimization) ท่ีจะทําใหคาใชจายท้ังหมดตลอดอายุการใชงาน (Life Cycle Cost) มีคาต่ําท่ีสุด 
 
 ดังนั้นเพื่อเปนการตอบคําถามขางตนจึงควรที่จะมีการศึกษาเกี่ยวกับการออกแบบอุปกรณแลก 
เปลี่ยนความรอนแบบทอและปลอง (Shell and Tube Heat Exchanger) โดยละเอียด เพื่อจะไดคาที่
เหมาะสมที่สุด ทั้งนี้เพื่อท่ีจะไดนําการออกแบบดังกลาวมากําหนดเปนแนวทางใหมสําหรับวิศวกรผู 
ออกแบบตอไป 
 
 และทายที่สุดสําหรับการคนควา ตลอดท้ังการตรวจสอบและประเมินผลเพื่อ ท่ีจะใหไดมาซึ่ง
คาที่เหมาะสมที่สุดดังกลาวนี้ สิ่งที่จําเปนอยางยิ่งที่จะตองทําก็คือการประดิษฐโปรแกรมคอมพิวเตอร
เพื่อนํามาใชเปนเครื่องมือสําหรับชวยในการคํานวณ ทั้งนี้เนื่องจากงานวิจัยน้ีเปนเรื่องที่ตองมีการ
คํานวณเปนจํานวนมากและมีการนําคามาคํานวณกลับไปมา ซึ่งเปนเรื่องที่ยากและไมสะดวกที่จะนํามา
คํานวณบนหนากระดาษ 
 
1.2 การศึกษางานวจิัยท่ีผานมา 
 

Prida Wibulswas และ M. Ng-Charoen ไดทําการศึกษาการนําพลังงานความรอนที่ปลอยทิ้ง
กลับมาใชใหม โดยพิจารณาและวิเคราะหจากเตาที่ใชหลอมเหล็ก โดยวัดคาจากการผลิตจริงๆ โดย
พิจารณาจากกฎขอท่ีหนึ่ง และขอที่สอง ทางเทอรโมไดนามิกส พบวาจะไดประสิทธิภาพต่ํามาก
ประมาณ 2.5% และ 1.5% ตามลําดับ พลังงานที่ปลอยทิ้งของกาซเสีย มี68% และอุณหภูมิของกาซเสีย 
1,100°C ดังนั้นจึงควรมีการนําพลังงานที่สูญเสียนี้กลับมาใชจากการออกแบบอุปกรณแลกเปลี่ยนความ
รอนท่ีจะใชติดตั้งโดยพิจารณาถึงอากาศและเชื้อเพลิง ซ่ึงไดกาซรอนท่ีปลอยท้ิงเปนแหลงความรอนจาก
สมการสมดุลพลังงานสามารถคาดเดาประสิทธิภาพของเตาเผาได โดยใชคอมพิวเตอรในการคํานวณ  
ซ่ึงพบวา ถาใชเช้ือเพลิงเพียง 34% จากที่เคยใช จะทําใหพลังงานที่ปลอยทิ้งออกมาลดลงอยางมากเมื่อ
เทียบกับใชเชื้อเพลิงปกติ 
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 สมเกียรติ  บุญณสะ ไดศึกษาพารามิเตอรและทําการทดลองระบบการนําความรอนที่สูญเสีย
ออกจากเตาหลอมซิลิกาไปกับกาซทิ้งกลับมาใช โดยใชเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนชนิดทอสองช้ินโดย
พารามิเตอรที่มีผลตอการแลกเปลี่ยนความรอน คือ อัตราการไหล (Q), อุณหภูมิ (T) และพื้นท่ีผิวของ
การแลกเปลี่ยนความรอน (A) มาทําการจําลองแบบทางคณติศาสตร แลวนําไปทําการคํานวณ พบวา 
กาซรอนท่ีออกจากเตาหลอมซิลีกา มีอุณหภูมิประมาณ 1400 K ซึ่งจากการทดลองสรุปวา ประสิทธิภาพ
ของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนจะแปรผกผันกับอัตราการไหลของอากาศที่ไหลเขาสูเครื่องแลกเปลี่ยน
ความรอน  และแปรผันตรงกับอัตราการไหลของกาซรอนที่เขาสูเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน 
 

สมศักดิ์  จรีเวรุไวโรจน ไดศึกษาวิจัยการนําความรอนทิ้งจากเตาคิวโบลากลับมาใชใหมโดย
ผานอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบอุนอากาศ (รีคูเพอเรเตอร) และทําการศึกษาถึง กระบวนการ
หลอมเหล็กโดยใชถานโคกเปนเชื้อเพลิงและดําเนินการตรวจสอบการใชพลังงานในอดีตโดยพิจารณา
จากขอมูลตั้งแตเดือนมกราคมถึงธันวาคม พบวามีพลังงานความรอนที่สูญเสียทางปลองเตา 28.46% 
และมีอุณหภูมิของไอเสียที่ปลอยทิ้งอยูในชวง 700-900°C หลังจากทําการออกแบบและสรางรีคูเพอรเร
เตอรชนิด Multitube type จํานวนทอถายเทความรอน 364 ทอ 2 กลับ พบวาใน 2 วันสามารถประหยัด
การใชถานโคกได 86 กิโลกรัมตอการหลอม 3 ช่ัวโมง คิดเปนเงินท่ีประหยัดได 714 บาท ตอการหลอม 
3 ช่ัวโมง คิดเปนระยะเวลาคืนทุน 1.35 ป 

 
 แมคพาวเวอร  ไดกลาวถึงตัวแปรที่สําคัญในการออกแบบและผลกระทบในการสรางอีโคโน

มัยเซอร และเครื่องอุนอากาศ ซึ่งสิ่งที่สําคัญที่ทําใหการออกแบบไดเปรียบนั้น พอจะสรุปไดดังนี้ 
 
1.  ตองพิจารณาผิวรับความรอนที่จะสามารถรับเอาการถายเทอัตราความรอนไดสูงสุด 
2.  การสึกกรอนท่ีผิวของทอที่ใชแลกเปลี่ยนความรอนที่เกิดจากการไหลในทอตองมีคาต่ําสุด 
3.  ใชวัสดุที่เปนโลหะจะเกิดความประหยัดกวา 
4.  ตองมีตะกรันและอัตราการกัดกรอนเกิดขึ้นต่ําสุด 
 
นอกจากนั้นแลว แมคพาวเวอร ยังสรุปถึงการปองกันการกัดกรอน ที่พ้ืนผิวกรณีของทั้ง

อุณหภูมิสูงและอุณหภูมิต่ํา ในบริเวณที่ผิวความรอนดังนี้ 
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1.  เปลี่ยนขอตอที่ใชวัสดุที่ถูกกัดกรอนไดงาย เชน เหล็ก ไปใชวัสดุอ่ืนแทนเชนแกว และใหมี
ความหนาอยางนอย 3.5- 4.0 mm 

2.  เคลือบผิวทอดวยสารปองกันการกัดกรอนได อีนาเมล (Enamel) เปนตน 
3.  ฉีดสารเติมแตง เชน MgCl2 ใหกับน้ํามันเตาที่มีเปอรเซ็นตของกํามะถันสูง ทําให   
     ไอกรดที่เกิดจากการเผาไหมเปนกลาง  ซึ่งพอสรุปไดวาการเอาใจใสในอันท่ีจะปรับ   
     ปรุงระบบ และสนใจในตัวแปรที่มีผลกระทบกับ อีโคโนมัยเซอร และเครื่องอุน 
     อากาศ จะทําใหลดการสูญเสียพลังงานที่ใชในการผลิตไดดียิ่งขึ้น 
 
McDonald ไดศึกษาการสรางเครื่องอุนอากาศ (รีคูเพอเรเตอร) ที่ใชกับเครื่อง Gas Turbine 

โดยทําไดอยางไมซับซอน และมีราคาถูก ซึ่งรีคูเพอเรเตอรจะสามารถนําความรอนทิ้งกลับมาใชใหมได
ถึง 30% ขึ้นไป ซึ่งขอสังเกตในการออกแบบและการสรางรีคูเพอเรเตอรของ McDonald น้ันตองเปน
แบบงายๆ มีราคาที่เหมาะสม มีประสิทธิภาพเปนที่ตองการ ตัวของโครงสรางตองมีน้ําหนักเบา และ
แข็งแรงทนทานสามารถผลิตไดงาย โดยไมตองใชกระบวนการผลิตท่ียุงยากซับซอน จํานวนชิ้นสวน
ตองไมมากเกินไปนัก นอกจากนั้นการบํารุงรักษาควรกระทําไดงายๆ ไมลําบากตอผูปฏิบัติงาน 

 
Sahin ไดทําการศึกษาออกแบบขนาดรีคูเพอเรเตอรที่เหมาะสม และไดศึกษาผลกระทบของ

ความหนืดบนรีคูเพอเรเตอร ซึ่งไดขอสรุปวา การวิเคราะหผลทางความรอนของรีคูเพอเรเตอร เปนผล
มาจากความหนืดของความรอน จากการศึกษาพบวาขนาดที่เหมาะสมของรีคูเพอเรเตอร ขึ้นอยูกับความ
หนืดของของไหลแตละชนิดที่ผานรีคูเพอเรเตอรซึ่ง Sahin ไดนําการศึกษาผลกระทบของการกระจาย
ความหนืดบนรีคูเพอเรเตอรแบบ Crossflow โดยทําการทดลองกับของเหลว 4 ชนิด คือ น้ํา, นํ้ามัน, น้ํา 
มันเครื่อง และ Glycerol ซึ่งการทํางานของเครื่องจะลดลงอยางมาก เม่ือความหนืดของความรอนเพิ่มขึ้น 
 
1.3 วัตถุประสงคของวิทยานิพนธ 
 
 ประดิษฐโปรแกรมคอมพิวเตอรเพื่อใชเปนเครื่องมือในการออกแบบหาขนาดที่เหมาะสมของรี
คูเพอเรเตอร ภายใตเงื่อนไขของอุณหภูมิขาเขาเหมาะสมของรีคูเพอเรเตอรที่ไมเกิน 1000 เคลวิน 
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1.4 ขอบเขตของวิทยานิพนธ 
  
 ศึกษาและวิเคราะหขนาดที่เหมาะสมที่สุดของรีคูเพอเรเตอรชนิดทอและเปลือก (Shell and 

Tube Heat Exchanger) ที่นําความรอนที่สูญเสีย (Waste Heat) จากกาซเสีย (Flue Gas) ที่มี
อุณหภูมิไมเกิน1000 เคลวิน กลับมาใชใหเกิดประโยชน โดยการใชโปรแกรมคอมพิวเตอรในการ
ออกแบบ 
 
1.5 ขั้นตอนการดําเนินงานของวิทยานิพนธ 
 
 1.4.1 หาขอมูลสมรรถนะ (Data Performation) ของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนทั้งหมด 

 1.4.2 ศึกษาทฤษฎีและขอมูลที่เกี่ยวของเพ่ือนํามาใชเปนหลักเกณฑในการสรางฟงกช่ัน
วัตถุประสงค (Objective Function) และการกําหนดเงื่อนไขบังคับ (Constrain) 
 1.4.3 สรางสมการแทนคุณลักษณะของสมรรถนะ (Performance Characteristic Equation) 
อุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนเพื่อสรางแบบจําลองอุปกรณภายในท้ังหมด ซึ่งประกอบไปดวยเชลล 
(Shell), ทอ (Tube) และ แผนกั้น (Baffle) เปนตน 

 1.4.4 ประดิษฐโปรแกรมคอมพิวเตอรเพื่อใชเปนเครื่องมือสําหรับวิเคราะหขนาดและ
ประสิทธิภาพที่เหมาะสมที่สุดของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน ภายใตเงื่อนไขขอบังคับท่ีกําหนดขึ้น 

 1.4.5 ทดสอบผลการใชงานของโปรแกรมคอมพิวเตอรที่ไดประดิษฐขึ้น 

 1.4.6 สรุปและวิเคราะหผล 
 
1.6 ประโยชนที่ไดรับจากวิทยานิพนธ  
 
 1.5.1 โปรแกรมคอมพิวเตอรท่ีประดิษฐขึ้นนี้สามารถที่จะนํามาใชเปนเครื่องมือสําหรับชวยใน
การหาขนาดที่เหมาะสมที่สุดของรีคูเพอเรเตอรไดอยางสะดวก รวดเร็วและมีความแมนยําสูง 
 1.5.2 เพื่อเปนการประหยัดพลังงานเชื้อเพลิงตางๆท่ีใชในโรงงานอุตสาหกรรม โดยการนํา
ความรอนที่ปลอยทิ้งจากกาซเสีย (Waste Heat) นํากลับมาใชใหเกิดประโยชน 
 1.5.3 ขนาดที่เหมาะสมที่สุดของรีคูเพอเรเตอร ท่ีทําใหคาใชจายทั้งหมดตลอดอายุการใชงาน
ของระบบและคา Pay-Back Period มีคาต่ําที่สุด 

 1.5.4 เพ่ือใชเปนขอมูลในการตัดสินใจของผูประกอบการในการปรับปรุงประสิทธิภาพการใช
พลังงานของเตาเผา 
 1.5.5 กําหนดแนวทางใหมสําหรับวิศวกรออกแบบอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน 



บทที่ 2 
  

ทฤษฎีการนาํความรอนทิง้กลับมาใชประโยชน 
 
2.1 การนําความรอนท้ิงกลับมาใชประโยชน 
 

จากรูปท่ี 2.1 แสดงใหเห็นถึงรูปแบบของระบบการนําความรอนจากไอเสียกลับมาใชใหมและ
การนําไปใชประโยชน โดยจากรูป 2.1(a) คือเตาเผาที่ยังไมไดติดตั้งระบบการนําความรอนท้ิงกลับมา
ใชประโยชน รูป 2.1(b) คือเตาเผาที่ไดติดตั้งระบบการนําความรอนทิ้งกลับมาใชประโยชนโดยติดตั้ง 
Recuperator เพื่ออุนอากาศที่ใชในการสันดาป Combustion air ใหรอนขึ้นกอนสงเขาเผาไหมรูป 
2.1(c) คือเตาเผาที่ติดตั้ง heat exchanger เพื่อเก็บความรอนจากไอเสียไปใชในกระบวนการอื่นๆ เชน 
การอบผลิตภัณฑใหแหง การผลิตน้ํารอน หรือ ไอน้ํา เพื่อใชในกระบวนการอื่น เปนตน รูป 2.1(d) คือ
ตาเผาที่ติดตั้ง Recuperator เพื่อเก็บความรอนจากไอเสียไปใชอุนอากาศที่ใชในการสันดาปใหรอนขึ้น
กอนสงเขาหองเผาไหม สําหรับไอเสียท่ีผาน Recuperator ที่ยังมีอุณหภูมิสูงอยูยังนําไปใชประโยชน
ในกระบวนการความรอนอ่ืนๆ ไดอีกโดยการติดตั้ง heat exchanger ในกรณีที่จําเปนตองมีการกําจัด
ฝุนออกจากไอเสียกอนปลอยสูบรรยากาศ รูปแบบของระบบอาจเปนรูปที่ 2.1(e) โดยการติดตั้ง 
Recuperator เพื่อนําความรอนจากไอเสียไปใชอุนอากาศ สวนไอเสียที่ออกจาก Recuperator อาจยัง
มีอุณหภูมิอยูจําเปนตองลดอุณหภูมิลงโดยใหไอเสียผาน heat exchanger เพื่อลดอุณหภูมิไอเสียผาน
ระบบกําจัดฝุนตอไป 

 

FURNACE

FUEL

WASTE GAS

COLD COMB. AIR  
 
 

รูปท่ี 2.1 (a) ภาพเตาเผาทีย่งัไมไดติดตั้งระบบการนําความรอนท้ิงกลบัมาใชประโยชน 
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FURNACE

FUEL

HOT AIR

RECU.

WASTE GAS

COLD COMB. AIR  
 

รูป 2.1(b) ภาพเตาเผาที่ไดติดตั้งระบบการนําความรอนทิ้งกลับมาใชประโยชนโดยติดตั้ง 
Recuperator แลว 

 
 

FURNACE

FUEL

WASTE GAS

COLD COMB. AIR

HEATING
PROCESS

HEX.

 
 
 

รูป 2.1(c) ภาพเตาเผาที่ติดตัง้ Heat Exchanger เพื่อเกบ็ความรอนจากไอเสียไปใชในกระบวนการ
อ่ืนๆ  
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FURNACE
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HOT AIR

WASTE GAS

HEATING
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HEX.RECU.

COLD COMB. AIR  
 
 

รูป 2.1(d) ภาพเตาเผาที่ติดตัง้ Recuperator และ Heat Exchanger  
 
 
 
 
 
 

FURNACE

FUEL

HOT AIR

RECU.

COLD COMB. AIR

HEX.

WASTE GAS

DUST
COOLING OF

FLUE GAS

BAG FILTER

 
 
 
 
รูป 2.1(e) ภาพการติดตั้ง Recuperator และ Heat Exchanger และผานระบบกําจัดฝุน 
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2.2 ประเภทเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน 
 
 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนมีมากมายหลายประเภท แตเมื่อแยกตามโครงสรางของเครื่องแลวมี
ดังตอไปนี้ 
 
  2.2.1 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบไสไก (Submerged Coil Heat Exchanger) 
 
   เนื่องจากโครงสรางของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนนี้เปนแบบงายๆ และราคาก็ยอมเยาจึงมี
การใชกันมานานในปจจุบันจึงพบเห็นกันบอยๆ ในรูปของเครื่องระบายความรอนแบบกลอง (Box 

cooler) ในระบบการกลั่นน้ํามัน (รูปท่ี 2.2)  
 
 
 

 
 
 

รูปที ่2.2 เครือ่งแลกเปลีย่นความรอนแบบไสไก 
 

ดังท่ีเห็นไดจากรูปที่ 2.2 โครงสรางของเครื่องประเภทนี้ไมตองการกรรมวิธีท่ีละเอียดละออก
วัสดุท่ีใชทําขดทอ Coil มีตั้งแตทอทองแดง ทอเหล็กจนถึงวัสดุที่แปรรูปไดยาก เชน กระเบื้อง, ดินเผา
เซรามิค, แกว, เหล็กหลอซิลิคอนสูง (High Silicon), Cast Iron, กราไฟต (Graphite), ยาง
สังเคราะห (Synthetic Resin) เปนตน เนื่องจากเปนขดทอ จึงมีความแข็งแกรงสูง แมวาของไหลใน
ทอจะมีความดันสูง ดังน้ัน ขอดีคือ ปญหาของการรั่วไหลมีนอย แตมีขอเสียคือมีพ้ืนที่ในการถายเท
ความรอนคอนขางนอยทําใหประสิทธิภาพการถายเทความรอนต่ํา เมื่อเทียบกับสัดสวนภายนอกของ
เครื่อง ดวยเหตุนี้อัตราการถายเทความรอนตอหนึ่งหนวยปริมาตรของเครื่องจึงมีคานอย เครื่องแบบนี้
มักใชสําหรับการควบคุมอุณหภูมิของของหลวในถังเก็บใหมีคาอยูในชวงที่ตองการ 

 
 

ทางออกของน้ําระบาย
ความรอน 

ทางเขาของของเหลว ทางออกของของเหลว 

ทางเขาของน้ําระบาย
ความรอน 
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2.2.2 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบเปด (Open Heat Exchanger) 
   

ดังรูปที่แสดงไวในรูปที่ 2.3 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบนี้ ใชระบายความรอน โดยการ
ปลอยใหน้ําไหลตกลงบนทอที่ติดตั้งในแนวระดับเพื่อลดอุณหภูมิของของเหลวที่ไหลอยูภายในทอ ชื่อ
เรียกอื่นๆ ของเครื่องประเภทนี้ก็มีเชน เครื่องระบายความรอนแบบทริกเกิล (Trickle Cooler) แบบ
ทรอมโบน (Trombone Cooler) แบบคาสเคด (Cascade Cooler) หรือแบบตัว S (S-type Cooler) 

เปนตน โครงสรางท่ัวไปประกอบดวย ทอตรงและสวนโคง (Bend) และสามารถวางซอนกันได หลายๆ 
ช้ันเพื่อเพิ่มความสามารถในการทํางานของเครื่อง เครื่องแบบนี้เหมาะที่จะใชกับของไหลความดันสูงที่มี
ฤทธิ์กัดกรอนสูงเพราะโอกาศที่จะเกิดการรั่วไหลมีนอย และถาเกิดการรั่วไหลขึน้กร็ูไดทนัท ีวสัดทุีใ่ชทาํ
ทอมีตั้งแตทอเหล็ก จนกระทั่งถึงวัสดุประเภท ตางๆ ที่ทนตอการกัดกรอน ดังเชนในกรณีของเครื่องแลก 
เปลี่ยนความรอนแบบขดทอ 

 
 

 
 

 
รูปที่ 2.3 เครื่องแลกเปลีย่นความรอนแบบเปด 

 
2.2.3 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบทอสองชั้น (Double-pipe Heat Exchanger) 

  
โครงสรางของเครื่องประเภทนี้ ประกอบดวยทอ 2 ขนาดที่วางซอนกันอยู โดยมีแกนกลางของ

ทอรวมกันของเหลวชนิดหนึ่งจะไหลอยูในทอใน และของไหลอีกชนิดหน่ึงจะไหลอยูในชวงวางรูปวง
แหวนระหวางทอในและทอนอก โดยทั่วไปปลายขางหนึ่งจะถูกเชื่อมดวยทอโคงรูปตัว U (U Bend) 

ดังในรูปที่ 2.4 บางทีก็เรียกชื่อตามรูปรางของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบแฮรพิน เครื่องแบบนี้
เหมาะสําหรับการเพิ่มหรือลดอุณหภูมิของของไหลภายในทอท่ีมีความดันสูงความหนืดสูง หรือฤทธิ์กัด
กรอนสูงในบางครั้งจะใชทอท่ีมีครีบ เปนทอช้ันในเพื่อเพ่ิมพื้นที่ถายเทความรอนและความสามารถใน
การถายเทความรอนของเครื่อง 

 

 ทางเขาของน้ําระบาย
ความรอน 

ทางออกของน้ําระบาย
ความรอน 

ทางเขาของของเหลว 

ทางออกของของเหลว 
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รูปท่ี 2.4 เครื่องแลกเปลีย่นความรอนแบบทอสองชั้น 
 
 ลักษณะเดนของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบทอสองชั้น คือ โครงสรางคอนขางงาย ราคา
ของเครื่องตอหนึ่งหนวยพ้ืนที่ถายเทความรอนมีราคาถูก  และเมื่อมีความจําเปน  สามารถเพิ่ม
ความสามารถทํางานไดงายโดยการเอาเครื่องท่ีมีสัดสวนเหมือนๆ กันหลายๆ ชุดมาตออนุกรม (Series) 

หรือแบบขนาน (Parallel) เมื่อของไหลไหลสวนทางกันดวยความเร็วท่ีเหมาะสมประสิทธิภาพการ
ถายเทความรอนที่ไดมีคาสูงในขณะที่ความดันสูญเสียมีคาต่ําแตวาเมื่อขนาดของเครื่องเพิ่มมากขึ้น
เรื่อยๆ ปริมาตรของเครื่องตอหนวยพ้ืนที่ถายเทความรอนจะเพิ่มตามขึ้น ทําใหราคาของเครื่องคอนขาง
แพงเมื่อเปรียบเทียบกบัเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบอื่น ดังนั้นเครื่องแบบนี้จึงควรเลือกใชในกรณี
ท่ีปริมาตรการถายเทความรอนมีคอนขางนอย หรือในกรณีที่ตองการพื้นที่ถายเทความรอนนอยกวา 20 
m2 
 
 2.2.4 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบเชลลและทอ (Shell And Tube Heat Exchanger) 
  

เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบเชลลและทอเปนเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนท่ีใชกัน
กวางขวางที่สุดในกระบวนการอุตสาหกรรมเพราะไมถูกจํากัดโดยอุณหภูมิและความดนัท่ีจาํเปนตองใช
ในอุตสาหกรรม และสามารถใชกับงานทุกชนิดตั้งแตการระเหย (Evaporation) การเพิ่มความรอนการ
ระบายความรอนจนกระทั่งการควบแนน (condensation) ยิ่งกวานั้นยังมีคุณสมบัติโดยเฉลี่ยดีเยิ่ยมใน
แงของการผลิตและการบํารุงรักษา ลักษณะของเครื่องแลกเปลี่ยนคามรอนแบบนี้แสดงดังรูปที่ 2.5 
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รูปที่ 2.5 เครื่องแลกเปลีย่นความรอนแบบเชลลและทอ 
 

เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบเชลลและทอแบงออกไดเปน 2 จําพวกใหญ ๆ คือ จําพวกทอ
ในแนวระดับ และจําพวกทอในแนวดิ่ง เครื่องจําพวกทอในแนวระดับเปนแบบธรรมดาที่สุด ในกรณีที่
บริเวณติดตั้งมีจํากัด หรือในกรณีที่ระบบทอหรือมาตรการติดตั้งบีบบังคับใหทอถายเทความรอนตั้งอยู
ในแนวดิ่งเทานั้น จึงจะใชเครื่องจําพวกทอในแนวดิ่ง เนื่องจากคาความดันสูญเสียของเครื่องจําพวกทอ
ในแนวดิ่งท่ีของไหลผานเพียงเที่ยวเดียว (single pass) มีนอย เครื่องจําพวกนี้จึงเหมาะสําหรับใชเปน
เครื่องระเหย (Evaporator) เครื่องควบแนน (condenser) และเครื่องตมน้ําแบบกาลักน้ําเชิงความรอน 
(Thermosyphon Type Reboiler) 

 
 2.2.5 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบดาบปลายปน (Bayonet Heat Exchanger) 
   

ดังแสดงไวในรูป 2.6 เสนทางการไหลภายในทอประกอบดวยทอนอกซ่ึงปลายขางหน่ึงมีฝา
ปดอยูและทอในซึ่งสอดอยูในทอนอก ของไหลภายในทอจะแลกเปลี่ยนความรอนกับของไหลภายใน
เซลล ในระหวางที่ไหลอยูในชองวางระหวางทอในและทอนอก เนื่องจากมัดทอของเครื่องแบบนี้
สามารถติดตั้งหรือถอดออกไดโดยไมเกี่ยวของกับของไหลภายใน เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบ
ดาบปลายปนมีราคาสูงเมื่อเทียบกับเครื่องชนิดอ่ืนๆ ดังนั้นจึงไมเหมาะสมสําหรับงานที่มีอัตราการแลก 
เปลี่ยนความรอนสูงแตเหมาะสําหรับใชกับอุปกรณที่มีอยูแลวเพื่อเสริมอัตราการถายเทความรอนที่มีอยู
แลวใหเพียงพอ 
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รูปที่ 2.6 เครื่องแลกเปลีย่นความรอนแบบดาบปลายปน 
 

2.2.6 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบทอขดแบบกนหอย (Spiral-Wound Heat 
Exchanger) 

 
ดังที่แสดงไวในรูป 2.7 โครงสรางของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบนี้ประกอบดวยทอ

ทองแดง ทออลูมิเนียมหรือทอวัสดุออนอื่นๆ ซึ่งเล็กและยาวหมุนวนเปนเกลียวหลายๆ ช้ันแลวบรรจุใน
ภาชนะรูปทรงกระบอกผลที่ไดคือ เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนท่ีมีพื้นที่ถายเทความรอนมาก แตมีการ
สูญเสียความรอนนอยมาก เพราะพื้นผิวที่ความรอนหนีออกจากเครื่องมีนอย โดยโครงสรางนอกจาก
การผลิต การซอมแซมทําไดยากและราคาสูงแลว ขอเสียอยางอื่นคือของไหลในทอและในเชลลจะตอง
สะอาดและมีฤทธิ์กัดกรอนนอยจึงจะใชได ในปจจุบันนี้เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบทอขดแบบกน
หอยสวนใหญจะใชกับอุปกรณแยกกาซซึ่งทําใหอากาศหรือกาซอื่นๆ กลายเปนของเหลวที่อุณหภูมิต่ํา
มากๆ เพ่ือทําการแบงแยกกาซองคประกอบตอไป 

 
 
 
 
 
 



     

 

14

 
 
 

รูปท่ี 2.7 เครื่องแลกเปลีย่นความรอนแบบทอขดกนหอย 
 

2.2.7 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบระบายความรอนดวยอากาศ (Air–Cooled Heat 
Exchanger) 
    
 เนื่องจากเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบนี้ใชอากาศเปนตัวระบายความรอนแทนน้ําเย็น จึง
เปนที่นิยมใชกันเพิ่มขึ้นอยางรวดเร็วในสถานที่ขาดแคลนน้ําระบายความรอน ดังเห็นไดจากรูป 2.8 

โครงสรางของเครื่องมือมี 3 องคประกอบ คือ มัดทอซ่ึงประกอบดวยทอถายเทความรอนที่มีครีบ (Fin) 

โครงเหล็ก ซึ่งใชสําหรับยึดมัดทอ และเครื่องเปาลมพรอมมอเตอรสําหรับเปาอากาศผานมัดทอ 
(Forced-Draft) และระบบที่ชักนําอากาศเขาทอ (Induced-Draft) คุณลักษณะพิเศษของเครื่องแลก 
เปลี่ยนความรอนประเภทนี้คือ ไมตองอาศัยน้ําเปนตัวระบายความรอน (ผลคือไมตองกังวลเรื่องแสวง 
หาแหลงน้ําหรือการแกไขคุณภาพของน้ําที่ใช) และอากาศที่ใชสําหรับระบายความรอนก็มีอยูไมจํากัด
ปริมาณยิ่งกวานั้นเหตุขัดของท่ีเกิดจากสนิมหรือความสกปรกของกรณีที่ใชน้ําระบายความรอนก็ไมมี 
ขอดีอยางอื่นคือ คาบํารุงรักษาถูกกวากรณีท่ีใชน้ํา และเวลาเกิดการรั่วไหลของทอข้ึน เรื่องที่น้ําจะเขา
ไปปนกับของเหลวภายในทอก็ไมมี อยางไรก็ดีมีขอเสียหลายอยางเชน  เสียงดัง  ตองใชพื้นที่ติดตั้งมาก   
คากอสรางสูง และตองเลือกสถานที่ติดตั้งใหด ี
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รูปที่ 2.8 เครื่องแลกเปลีย่นความรอนแบบระบายความรอนดวยอากาศ 
 
 
 2.2.8 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบปลอกหุม (Jacketed Type Heat Exchanger) 
  
 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบปลอกหุมน้ีใชในกระบวนการของอุตสาหกรรมเคมีมาเปน
เวลานานดังแสดงไวในรูป 2.9 โครงสรางของเครื่องประเภทนี้ประกอบดวยปลอกหุมถังเก็บหรือถัง
ปฏิกรณ (Reactor) เพื่อแลกเปลี่ยนความรอน ขอเสียคือสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวมมีคาต่ํา
เมื่อเทียบกับเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบเชลลและทอหรือแบบอื่นๆ อีกทั้งพ้ืนท่ีถายเทความรอนก็
จะถูกจํากัดโดยขนาดของตัวถัง ดังนั้นจึงไมเหมาะสมสําหรับงานที่มีจุดประสงคใหญเพ่ือแลกเปลี่ยน
ความรอน สวนขอดีคือ โครงสรางเปนแบบงายๆ ราคาถูก และความจุของภาชนะสูง ดังนั้นจึงเหมาะ
สําหรับการใหความรอนหรือทําความเย็นแกของเหลวโดยเฉพาะอยางยิ่งสะดวกสําหรับการรักษา
อุณหภูมิของของไหลในถัง หรือเพิ่มพ้ืนที่การถายเทความรอนโดยใชขดทอถายเทความรอนดวย โดย
ปกติแลวการทําความสะอาดภายในปลอกหุมทําไมได ดังนั้นของไหลท่ีใชในปลอกหุมควรเปนไอน้ํา 
นํ้าเย็น, ฟรีออน (Freon) หรือแอมโมเนีย (Ammomia) ที่มีความสกปรกนอย 
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รูปที่ 2.9 เครื่องแลกเปลีย่นความรอนแบบปลอกหุม 
 
 2.2.9 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบแผน (Plate and Fin Heat Exchanger) 
  
 คุณลักษณะพิเศษของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบแผน คือการเอาแผนถายเทความรอน
หลายๆ แผนมาวางเรียงกันในระยะที่หางคงที่ แลวใหของเหลวแตละชนิดไหลผานชองวางระหวางแผน
ในลักษณะสลับกันชองเวนชอง เครื่องแบบนี้มักใชกับการเพิ่มอุณหภูมิของอากาศกอนเขาหมอไอน้ํา 
(Boiler) ในกรณีน้ีคาความดันสูญเสียจะมีคานอย แตประสิทธิภาพก็ไมสูดีนัก จึงไดมีการพัฒนาปรับ 
ปรุงใหดีขึ้นดังแบบที่แสดงอยูในรูป 2.10 ซึ่งเปนแบบที่จําหนายแพรหลายในทองตลาด เครื่องที่ปรับ 
ปรุงแลวนี้ทําดวยแผนเหล็กสแตนเลส (Stainless Steel) บางๆ หรือแผนไทเทเนียม (Titanium) ซึ่ง
ทนตอสนิมไดอยางดีเอามาอัดใหเกิดสวนนูนสวนเวา และวางประกบกันหลายๆ แผน ของไหลแตละ
ชนิดจะไหลสลับกันไปตามชองวางที่เกิดจากการประกบเพื่อแลกเปลี่ยนความรอนเพื่อเพิ่มความแข็ง 
แกรงปองกันการรั่วและใหมีชองวางสําหรับการไหล ผิวของแผนนําความรอนจะมีท้ังสวนที่นูนและ
สวนที่เวา ปะเก็น (Gasket) จะถูกติดตั้งไวในตําแหนงที่เหมาะสมเพื่อปองกันไมใหรั่ว และรักษาระยะ 
หางระหวางแผนท่ีตองการ สัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวมของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบ
ปรับปรุงใหมนี้มีคาสูงสวนคุณลักษณะที่ดีเดนอยางอื่นคือ สามารถถอดออกเปนแผนๆ ออกมาทาํความ
สะอาดไดทั่วถึง การบํารุงรักษาก็งาย และสามารถปรับปริมาณการถายเทความรอนได โดยการเพิ่มหรือ

ทางออกของน้ําระบาย
ความรอน 

ทางเขาของของเหลว 

ทางออกของของเหลว

ทางเขาของน้ําระบาย
ความรอน 
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ลดจํานวนแผนการถายเทความรอน เนื่องจากปะเก็นที่ใชโดยปกติทําจากยางหรือยางสังเคราะห จึงไม
เหมาะที่จะใชกับอุณหภูมิหรือความดันสูง เครื่องแบบนี้นิยมใชกันมากในอุตสาหกรรมเวชภัณฑ และ
อุตสาหกรรมอาหาร คาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม สูงประมาณ 1300-3500 kcal/m2 hr° C  

สวนความดันและอุณหภูมิสูงสุดที่ใชไดประมาณ 5 kg/cm2 และ 150°C ตามลําดับ 
 
 

 
 

รูปที่ 2.10 เครือ่งแลกเปลีย่นความรอนแบบแผน 
 
  รูป 2.10 แสดงลักษณะของขดทอท่ีผลิตจากเครื่องถายเทความรอน (Plate Coil) โดย
การเอาแผนถายเทความรอน 2แผน มาประกบกันใหเกิดชองทางไหลเหมือนกับขดทอ ลักษณะการใชมี
ตั้งแตการเอาวางประกบกันหลายๆ แผน ใหเปนเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนชนิดแผนการวางใชใน
ภาชนะบรรจุแทนขดทอถายเทความรอน (Coil) ตลอดจนการวางติดกับผนังถังแทนปลอกหุม 
(Jacket) 
  
 2.2.10 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบหอยโขง  (Volute type Heat Exchanger) 
  
 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบนี้สรางขึ้นจากแผนราบ 2 แผนที่เอามาคัดขนานกันใหเหมือน
ลายกนหอยโขง รูป 2.11 (a) แสดงเครื่องชนิดไหลสวนทาง (Counter Flow) สวนรูป 2.11 (b) แสดง
เครื่องชนิดไหลตั้งฉาก (Cross Flow) คุณลักษณะที่ดีคือ โครงสรางไมจําเปนตองคาํนงึถึงการยดืหดตวั
เชิงความรอน สัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวมสูง เมื่อเปรียบเทียบกับคาความดันสูญเสียที่นอย
และการไหลที่สม่ําเสมอดวยดังนั้นจึงสามารถออกแบบเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนไดขนาดเล็กเมื่อ
เปรียบเทียบกับพื้นที่ถายเทความรอนขอเสียคือ ทําความสะอาดและซอมแซมไดยากเพราะปกติสรางขึ้น
โดยการเชื่อมโลหะ (Welding) ดังนั้นจึงไมเหมาะสมกับของไหลที่สกปรกมากของไหลที่มีฤทธิ์กัด



     

 

18

กรอนแตกตางกันหรือของไหลที่มีความดันสูง ในปจจุบันเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนชนิดนี้มีใชในอุต 
สาหกรรมกระดาษ อุตสาหกรรมอาหาร เปนตน แตการใชที่เหมาะสมคือใชทําเปนเครื่องทําความเยน็ใน
กระบวนอุตสาหกรรมเคมี โดยเฉพาะอยางยิ่งใชเปนเครื่องควบแนนท่ีความดันใกลสูญญากาศ 
 
 

 
 
          (a)      (b) 

 
 

รูปที่  2.11 (a), (b) เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบหอยโขง 
 
 2.2.11 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบบล็อก (Block Type Heat Exchanger) 
  
 สวนใหญแลวการเลือกใชวัสดุประเภทโลหะที่เหมาะกับการแลกเปลี่ยนความรอนระหวางสาร 
เคมีสองชนิดที่มีฤทธิ์กัดกรอนผิดแผกกันนี้ทําไดลําบาก ในกรณีเชนนี้สมควรที่จะใชเครื่องแลกเปลี่ยน
ความรอนแบบบล็อกซ่ึงทําจากกราไฟท หรือวัสดุทนการกัดกรอนอื่นๆ ดังแสดงไวในรูปท่ี 2.12 โครง 

ทางออกของของไหล B 

ทางเขาของของไหล B ทางออกของของไหล A 

ทางเขาของของไหล A 

ทางออกของของไหล B

ทางออกของของไหล A 

ทางเขาของ
ของไหล A

ทางเขาของ 
ของไหล B 
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สรางของเครื่องประกอบดวยวัสดุทนการกัดกรอนซึ่งเจาะรูยาวจํานวนมากใหตั้งฉากกันระหวางชั้นของ
รูปของไหลแตละชนิดไหลสลับชั้นกันไปตามรูปที่เจาะไวเครื่องแบบนี้มีใชในอุตสาหกรรมเคมีภัณฑ 
เชน กรดเกลือ กรดกํามะถันและเคมีภัณฑอ่ืนๆ แตโครงสรางของเครื่องจํากัดการใชในเฉพาะกรณี
ปริมาณการแลกเปลี่ยนความรอนนอยท่ีความดันต่ําและอุณหภูมิต่ํา 
 
 
 

 
 

รูปท่ี 2.12 เครือ่งแลกเปลีย่นความรอนแบบบล็อค 
 
  
 2.2.12 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบกะทัดรัด (Compact Heat Exchanger) 
  
 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบนี้ไดจากความคิดริเริ่มท่ีตองการลดขนาดของเครื่องใหเล็กที่
สุดแตมีพื้นท่ีถายเทความรอนสูง เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบกะทัดรัดจะเรียกช่ือไดก็ตอเมื่ออัตรา 
สวนระหวางพื้นท่ีถายเทความรอน (ในหนวย m2) กับปริมาตร (ในหนวย m3) ของเครื่องมีคามากกวา 
660 ขึ้นไป เพื่อใหพื้นที่ถายเทความรอนตอปริมาตรหนึ่งหนวยมีคาสูง ในกรณีท่ีใชทอกลมปรกติจะใช
ทอที่มีเสนศูนยกลางเล็กกวา ¼ น้ิวท่ีติดครีบ (Fin) รูป 2.13 แสดงตัวอยางท่ัวไปของเครื่องแลกเปลี่ยน
ความรอนแบบกะทัดรัด เนื่องจากโครงสรางแบบนี้ซอมแซมทําความสะอาดไดยากและอุณหภูมิหรือ
ความดันท่ีใชก็มีคาจํากัด       จึงไมคอยใชในกระบวนการอุตสาหกรรมทั่วๆไป แตเปนเครื่องแลก 
เปลี่ยนความรอนท่ีดีเลิศระหวางกาซ 2 ชนิดที่มีคาสกปรกนอย 
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รูปที่ 2.13 เครือ่งแลกเปลีย่นความรอนแบบกะทัดรดั 
 
 2.2.13 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบฮีตไปป (Heat Pipe Heat Heat Exchanger) 
  
 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแนวใหมที่มีอัตราการถายเทความรอนสูงและมีสมรรถนะสูงแมวา
ผลตางของอุณหภูมิระหวางแหลงใหความรอน (Heat Source) และแหลงรับความรอน (Heat Sink) 

มีคาคอนขางนอยก็คือ เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบฮีทไปป 
  
 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบฮีทไปปประกอบดวยฮีทไปป ซึ่งเปนทอปดผนังภายในบรรจุ
วิกค (Wick) และของเหลวใชงาน (Working Fluid) ท่ีความดันสูญญากาศ (ไมมีกาซไมควบแนน
เหลืออยู) 
 
 ลักษณะการทํางานของฮีทไปปมีแสดงในรูป 2.14 กลาวคือเมื่อฮีทไปปรับความรอนจากแหลง
ใหความรอนผานผนังทอของชวงการระเหย (Evaporation Section) ไปยังวิกค ของเหลวใชงานที่อยู
ในวิกคจะระเหยกลายเปนไอ ไอที่เกิดขึ้นจะเคลื่อนที่ตามทอไปยังชวงการควบแนน (Condensation 

Section) ซึ่งมีความดันไอต่ํากวา ณ ท่ีนี้ความรอนแฝงที่เกิดจากการควบแนนจะถายเทจากผนังทอไปสู
แหลงรับความรอนสวนของเหลวจากการควบแนนจะไหลซึมกลับไปยังชวงการระเหยโดยแรงคาพิวลา
รี (Capillary Action) ของวิกค 
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รูปที่ 2.14 ลักษณะการทํางานของฮีทไปป 
 

 
 

รูปที่ 2.15 โครงสรางของเครื่องแลกเปลีย่นความรอนแบบฮีทไปป 
 
 รูปที่ 2.15 แสดงตัวอยางของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนที่ใชฮีทไปปเปนตัวถายเทความรอน 
จุดเดนของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนที่ใชฮีทไปปมีดังตอไปนี ้
  
 1. ไมตองการใชพลังงานเสริมในการใชงาน ยกเวนเครื่องเปาลมหรือเครื่องสูบของเหลว 
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2. อุณหภูมิที่ใชงานมีชวงกวางและสามารถทํางานไดแมอุณหภูมิระหวางแหลงใหความ 

    รอนและแหลงรับความรอนตางกันไมมากถายเลือกของเหลวที่ใชงานใหเหมาะสมกับ 

    ชวงอุณหภูมิแสดงในตารางที่ 2.1 
 
 
ตารางที่ 2.1 ตารางความสัมพันธระหวางของเหลวใชงานกับอุณหภูม ิ

 
ชวงอุณหภูมิ (องศาเซนติเมตร) ของเหลวใชงาน 

20-40 แอมโมเนีย 
50-200 น้ํา 
250-650 ปรอท 
400-800 โปแตสเซยีม 

500-1000 โซเดยีม 
1000-1800 ลิเธียม 

 
 
 3. อัตราการถายเทความรอนตอพื้นท่ีหน่ึงหนวยมีคาสูงกวาอัตราการนําความรอนของ 
                โลหะมาก 

 4. ปญหาการใชงานและการดูแลรักษามีนอย เพราะไมมีสวนเคลื่อนไหว (Moving Parts) 
 
 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบฮีทไปปสามารถนําไปประยุกตใชงานในลักษณะตางๆ เชนใน
การรักษาอุณหภูมิในยานอวกาศใหมีคาสม่ําเสมอทุกจุด ในการจํากัดความรอนออกจากชิ้นสวน
อิเล็กทรอนิกสประเภททรานซิสเตอรอุปกรณสารกึ่งตัวนําและวงจรไอซี ในการถายเทความรอน
ระหวางกาซรอนและกาซเย็นเพื่อประหยัดพลังงาน ในการควบคุมอุณหภูมิภายในถังปฏิกรณเคมี ในกา 
รอบแหงเสนใยและกระดาษในการเก็บความรอนทิ้งจากหมอไอน้ํา ในการระบายความรอนจากระบบ
เบรกของเครื่องบิน เตาเผาขยะและกระบวนการผลิต เปนตน 
  
 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนท่ีใชสําหรับการถายเทความรอนระหวางกาซรอนและกาซเย็นใน
อดีตมีหลายประเภท การเปรียบเทียบเชิงปริมาณระหวางสมรรถนะของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน
แบบฮีทไปปกับเครื่องประเภทอื่นๆ ทําไดคอนขางลําบากก็จริงแต Basilius ก็เคยลองทําการเปรียบ 
เทียบโดยวิธีใหคะแนนหัวขอเปรียบเทียบตางๆ ดังแสดงไวในตารางที่ 2.2 
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อยางไรก็ตาม ถาการเลือกวัสดุและการออกแบบฮีทไปปกระทําอยางไรถูกตอง ก็อาจเกิดปญหาในการ
ใชงานได เชน การผุทะลุของผนังทอจะทําใหฮีทไปปหมดประสิทธิภาพในการทํางานโดยส้ินเชิง การผุ
กรอนของผนังดานในอาจกอใหเกิดการอุดตันหรือเส่ือมคุณภาพของวิกคไดบางครั้งวิกคอาจเกิดการ
แหงตัวได (Dry out) ถาแรงคาพิลลารีมีไมเพียงพอที่จะถายเทของเหลวควบแนนกลับไปยังชางการ
ระเหยไดทันของเหลวที่ใชงานยังอาจเสื่อมคุณภาพไดท่ีอุณหภูมิสูงเกินไป 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



 
 
 
 
 
 

ตารางที่ 2.2 การเปรียบเทียบเชิงสมรรถนะของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบตางๆสําหรับกรณีของกาซรอนและกาซเย็น 
 

ประเภทของอปุกรณ ความดันที่สญูเสีย สัมประสิทธิ ์ การบํารุงรักษา ราคา พลังงานเสริม การรัว่ผสม พื้นที่ถายเท คะแนนรวม
แลกเปลีย่นความรอน   การถายเทความรอน         ความรอน    

Regeneration ปานกลาง  3 สูง 3 ยาก 2 สูง 2 ไมจําเปน มี 0 มาก 4 15 
Shell and tube สูง  2 สูง 2 ธรรมดา 3 ปานกลาง 3 ไมจําเปน ไมมี 5 นอย 2 19 

Plate fin ต่ํา 4 ปานกลาง  4 ธรรมดา 3 สูง 2 ไมจําเปน ไมมี 5 มากพิเศษ 5 22 
Recalculating ต่ํา  4 ต่ํา 4 ยาก 2 สูง 2 จําเปน ไมมี 5 ปานกลาง 3 18 

Heat-pipe ต่ํา  4 สูง 4 งาย  5 ปานกลาง 3 ไมจําเปน ไมมี 5 มาก 4 25 
 



บทที่ 3  
 

การออกแบบอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน 
 

3.1 การถายเทความรอนของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน 
  
 อุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบงไดออกเปน 2 จําพวกใหญๆ คือแบบไหลผาน (Flow-

Though Type) และแบบสะสมความรอน (Heat Accumulation Type) ในอุปกรณแลกเปลี่ยน 
ความรอนแบบไหลผานนั้น การถายเทความรอนจากของไหลชนิดหนึ่งไปยังของไหลอีกชนิดหนึ่งจะ
เกิดผานผนังกั้นโดยตรง ดวยเหตุน้ีเองของไหลทั้งสองชนิดจึงตองไหลอยูผานอุปกรณแลกเปลี่ยนความ
รอนในเวลาเดียวกัน สวนอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบสะสมความรอนนั้นของไหลที่มีหนาท่ีให
และรับความรอนจะผลัดกันไหลผานเครื่อง ในการไหลสลับกันนี้ ของไหลที่ไดรับความรอนจะรับ
ความรอนที่ไดเก็บสะสมไวในเครื่องหลังจากที่ของไหลที่ใหความรอนไดไหลผานเครื่อง  
  

ลักษณะการถายเทความรอนในอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบไหลผานอาจแบงไดตามทิศ
ทางการไหลของของไหลเปน 3 ประเภทดวยกันคือ 

1. การไหลแบบขนาน (Cocurrent Flow) 
 2. การไหลแบบสวนทาง (Countercurrent Flow)  

3. การไหลแบบตั้งฉาก (Cross Flow) 
 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
   

รูปท่ี 3.1 แสดงการไหลของของไหลในอปุกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบไหลขนาน 

(Cocurrent Flow) 
  

 
 

to 

To Ti 

ti 
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ในเครื่องแบบไหลขนานนั้นของไหลรอนและของไหลเย็นจะไหลในทิศทางเดียวกันในขณะที่
เกิดการถายเทความรอนผานผนังกั้น อุณหภูมิของของไหลรอนจะคอยๆลดต่ําลง ในขณะเดียวกับที่
อุณหภูมิของของไหลเย็นจะเพิ่มขึ้นตามลําดับ สวนในอุปกรณแบบไหลสวนทางนั้นของไหลรอนและ
ของไหลเย็นมีทิศทางการไหลตรงกันขาม  อุณหภูมิของของไหลรอนจะคอยๆลดต่ําลง ในทิศทางหนึ่ง
ในขณะที่อุณหภูมิของของไหลเย็นจะเพิ่มขึ้นในทิศทางตรงกันขามดังรูปที่ 3.1 และรูปที่ 3.3 

 
พิจารณารูปท่ี 3.2 การเปลี่ยนแปลงของอุณหภูมิตามระยะทางของการไหลสําหรับอุปกรณแลก 

เปลี่ยนความรอนแบบไหลขนาน ของไหลท่ีใหความรอนไหลเขาอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนที่
อุณหภูมิ Ti และออกจากเครื่องที่อุณหภูมิ To หลังจากไดถายเทความรอนใหกับของเย็น ในขณะเดียว 
กัน ของไหลที่ไดรับความรอนเขาเครื่องที่อุณหภูมิ ti และไหลออกจากเครื่องที่อุณหภูมิ to ในกรณีน้ีผล 
ตางระหวางอุณหภูมิของของไหล (Ti – ti) ที่ทางเขาจะมากกวาผลตางระหวางอุณหภูมิ (To – to) ท่ีไหล
ออกมาก 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

รูปท่ี 3.2 การเปลี่ยนแปลงของอุณหภูมิในอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบไหลขนาน  
(Cocurrent Flow) 

 
 สําหรับรูปที่ 3.4 เปนการเปลี่ยนแปลงของอุณหภูมิตามระยะทางของการไหลในอุปกรณ
แลกเปลี่ยนความรอนแบบไหลสวนทาง ซึ่งกรณีนี้ผลตางระหวางอุณหภูมิของของไหลที่ปลายดานที่
อุณหภูมิสูงคือ (Ti – to) และผลตางทางดานที่อุณหภูมิต่ําคือ (To – ti) 
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รูปที ่3.3  แสดงการไหลของของไหลในอปุกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบไหลสวนทาง 
(Countercurrent Flow) 

 
 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

รูปที ่3.4 การเปลี่ยนแปลงของอุณหภูมิในอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบไหลสวนทาง 
(Countercurrent Flow) 

 
 ในกรณีของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบตั้งฉาก (Cross Flow) ตามรูปที่ 3.5 นั้น การ
ถายเทความรอนที่จุด A จะเกิดขึ้นระหวางของไหลรอนที่อุณหภูมิทางเขา Ti และของไหลเย็นที่
อุณหภูมิทางเขา ti เนื่องจากการถายเทความรอนที่จุด A ของไหลเย็นที่จุด A′ จะสูงกวาที่จุด A ดวย
ปริมาณ dT แมวาอุณหภูมิของของไหลเย็นที่จุด B จะมีคาเทากับ ti เทากับที่จุด A แตอุณหภูมิของของ
ไหลรอนที่จุด B จะต่ํากวาที่จุด A ดวยปริมาณ dT สรุปแลวของไหลเย็นที่จุด A และที่จุด B ยอมมคีาไม
เทากัน ดวยเหตุนี้การคํานวณการถายเทความรอนอยางละเอียดของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบ
ไหลตั้งฉาก จึงสลับซับซอนกวาแบบไหลสวนทางและแบบขนาน 
 
 

T
EM

PE
R

A
TU

R
E 

DISTANCE ALONG THE EXCHANGER 

T

t 

Ti 

to 

To 

ti 

to 

To Ti 

ti 



 28

 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
รูปที ่3.5 แสดงการไหลของของไหลในอปุกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบไหลตั้งฉาก (Cross Flow) 

to 

To 

Ti 

ti 

A A′ A′′ A″′

B B′ B′′ B″′
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3.2 คาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม 
 
 พิจารณาสภาวะในรูปที่ 3.6 สําหรับทอทรงกระบอก โดยความรอนจากของไหลภายใน ณ 
อุณหภูมิ Ti ผานฝุนหรือคราบสกปรก ผานผนังทอไปสูของไหลภายนอก Toโดยที่ Ai และ Ao คือพื้นที่
ผิวการถายเทความรอนภายในและภายนอกตามลําดับ  
 

i

o

i

o

i

o

r
r

Lr
Lr

A
A

=
π
π

=
2
2  (3.1) 

 
 

 อัตราการถายเทความรอนระหวางของไหลที่อยูภายในทอ กับพ้ืนผิวของฟลมภายในทอนั้นมี
ความสัมพันธกันตามสมการ Q/A = h (Tf -Ts) โดยที่พ้ืนท่ีคือ Ai เชนเดียวกับกระบวนการพาความ
รอนภายนอกทอ ซ่ึงพื้นที่ถายเทความรอนคือ Ao สําหรับคา hi และคา ho นั้นเราสามารถคํานวณไดจาก
ความสัมพันธที่เหมาะสมตามสมการ  

 
 

 

 
 
 

รูปท่ี 3.6 แสดงภาพตัดของการถายเทความรอนระหวางของไหลไปยังของไหล 
 
 

 ในความเปนจริงนั้น พื้นผิวถายเทความรอนของรีคูเพอเรเตอรตางๆนั้น มีการสะสมของชั้น
ตะกอนที่สกปรก, คราบหินปูน, การสะสมของสารอินทรีย เปนตน ซึ่งจะเกิดขึ้นเร็วหรือชานั้นขึ้นอยู
กับประเภทของของไหลที่ใชงาน แตมีของไหลบางชนิดเชน อากาศหรือกาซธรรมชาติเหลว ท่ีมีคราบ
สกปรกสะสมนอยมาก จนแทบจะไมพบเลย ซึ่งของไหลประเภทดังกลาวนี้จะถือวาไมมีคาเฟาวลิ่งเลยก็
ได การถายเทความรอนผานผิวฟลมนั้นเปนการนําความรอน แตผูออกแบบแทบจะไมสามารถทราบได
เลยวา ทั้งความหนาของฟลมและคาการนําความรอนของฟลมที่เปนปญหาในการตานการถายเทความ
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รอนน้ันมีคาเปนเทาใด ดังนั้นผูออกแบบจึงใชตารางคามาตรฐานหรือขอมูลจากการทดลองในการ
คํานวณคา เฟาวลิ่งแฟคเตอร Rf โดยที่คา Rf นี้จะอยูในเทอมของฟลักซความรอน Q/Aและผลตางของ
อุณหภูมิผานชั้นของสิ่งสกปรก  ∆Tf  ดังสมการที่ 3.2 
 

AQ
T

R f
f

∆
=  (3.2) 

 
 จากสมการที่ 3.3  เปนที่เขาใจกันวา คา Rf  คือคาการตานทานการถายเทความรอนซึ่งเปนสวน
กลับของคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนของชั้นสิ่งสกปรก hf  ดังนี้ 
 

ff
f T

AQ
R

h
∆

==
1  (3. 3) 

 
 ในหนังสือหลายๆเลมกลาววา คราบสกปรกเหลานี้ เปนสาเหตุใหตองมีการคํานวณคา
สัมประสิทธิ์การถายเทความรอนของชั้นสิ่งสกปรก ผลจากการเพิ่มคาคํานวณดังกลาวทําใหขนาดขอรีคู
เพอเรเตอรใดๆขนาดที่ใหญขึ้นกวาเมื่อปราศจากคราบสกปรก ดังนั้นรีคูเพอเรเตอรที่มีการสะสมของ
คราบตางๆนั้นจะตองมีการบํารุงรักษาโดยการทําความสะอาดเมื่อมีการใชงานของของไหล อัตราการ
ถายเทความรอนตอหนวยความยาวของทอจะตองมีคาเทากับความรอนที่ผานฟลมของของไหลภายใน
ทอ, ฟลมของคราบสิ่งสกปรกภายในทอ, ฟลมของคราบสิ่งสกปรกภายนอกทอและฟลมของของไหล
ภายนอกทอ ถาตองการใหผลตางของอุณหภูมิที่ผานความตานทานความรอนตางๆเหลานี้เพิ่มเขาไปใน
ผลตางอุณหภูมิรวม (Ti –To) เราจะไดสมการของกรณีรูปท่ี 3.6 ดังนี้  
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พิจารณาสมการที่ 3.4 จะถือวาไมมีความหนาของคราบสิ่งสกปรก ดังนั้นคาของ Rfi, Rfo, Aiและ Ao 

ดังกลาวจึงเปนคาขณะที่ทอสะอาดไมมีคราบสกปรกเกิดขึ้น ไมใชวาเปนการสะดวกในการคํานวณแต
เนื่องจากเราไมทราบขอมูลใดๆเกี่ยวกับคราบดังกลาวจึงสามารถละขอมูลดังกลาวได 
 
ดังน้ันเราจะอธิบายคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม U∗ ซ่ึงขึ้นอยูกับพื้นที่ผิวสัมผัสอางอิง A∗ 

ใดๆดังตอไปนี ้
 

( )oi TTAUQ −≡ ∗∗  (3. 5) 



 31 

 
เปรยีบเทียบสมการที่ 3.4 และ 3.5 ดานบนจะได 
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(3. 6) 

 
ซึ่งโดยทั่วไปแลว(ไมใชทุกกรณี) คา A∗ จะมีคาเทากับ Ao ในกรณีท่ี U∗= Uo สมการที่ 3.6 จึงกลาย 
เปน 
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(3. 7) 

 
แตถาพื้นที่ผิวอางอิง A∗ มีคาเทากับ Ai ทําใหคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม Ui จะมีคาดัง
สมการดานลาง 
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 เมื่อเราไดความสัมพันธของสมการแสดงอัตราการถายเทความรอนผานพื้นที่ผิว A ที่ผลตาง
ของอุณหภูมิ T-t โดยการประยุกตใชคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม U ในการทํางานของรีคู
เพอเรเตอรน้ัน การเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิในของไหลแตละสายจะคํานวณมาจากการสมดุลคาพลังงาน
ความรอน เราจึงตองทําการประยุกตวิธีการใชสมการใหเหมาะสมเมื่อเกิดกรณีที่ผลตางของอุณภูมิ
ระหวางของไหลทั้งสองไมคงที่ ดังนั้นจะปรับสมการที่ 3.8 ใหอยูในรูปแบบสมการอนุพันธดังเชนสม 
การที่ 3.9 ดานลาง 
 

( )tTU
dQdA

−
= ∗

∗  (3. 9) 

 
และทําการอินทิเกรตสมการดังกลาวตั้งแตเริ่มจนถึงคาความรอน Qt  
 

( )∫ −
= ∗

∗ TQ

tTU
dQA

0
 (3.10) 
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ในการคํานวณถา 1/U*(T-t) เปนฟงกชันของ Q ดังนั้นเราจะหาพื้นที่ผิวสัมผัสท่ีตองการดวยการ
คํานวณเชิงตัวเลขโดยพิจารณาจากรูปที่ 3.7 ใชสมการที่ 3.10 ภายในสมมุติฐานที่ตั้งไวและทําการอินทิ
เกรตสมการซ่ึงจะไดสมการดังสมการที่ 3.11 
 
 

                                                                                                                 

    
 
 
 
 
 

 
รูปที ่3.7 การอินทิเกรตหาพืน้ที่ผวิสัมผัส A*  

 
  

( )MTDU
QA T

∗
∗ =  (3.11) 

 
โดยที่ U* คือ คา(สมมุติวาคงที่)สัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม และ MTD คือคาผลตางอุณหภูมิ
เฉลี่ยที่จะกลาวในสวนตอไป 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

( )tTU −∗

1

0 QT Q 

( )tTU
dQ
−∗
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3.3 คาผลตางอุณหภูมิเฉลีย่ (The Mean Temperature Difference) 
  

โดยทั่วไปแลว ผลตางระหวางอุณหภูมิของของไหลรอนกับอุณหภูมิของของไหลเย็นที่ปาก
ทางเขาและที่ปากทางออกของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบไหลขนาน (Cocurrent Flow), แบบ
ไหลสวนทาง (Countercurrent Flow) และแบบไหลตั้งฉาก (Cross Flow) ยอมมีคาที่แตกตางกัน 
ดังน้ันในการคํานวณอัตราการแลกเปลี่ยนความรอน จึงจําเปนที่จะตองรูคาเฉลี่ยของผลตางระหวาง
อุณหภูมิของของไหลรอนและของไหลเย็นที่จุดทุกจุด จากสมมุติฐานที่วา 

 
 1. ความจุความรอนจําเพาะของของไหลมีคาคงท่ีตลอดระยะทางการไหลในอุปกรณแลก 
เปลี่ยนความรอน 

 2. ไมมีการเปลี่ยนแปลงสถานะของของไหลในอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน 

 3. สัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวมมีคาคงที่ตลอดระยะทางของการไหล 

 4. ไมมีการสูญเสียความรอนออกนอกอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน 
 

โดยทั่วไปแลวเพื่อเพิ่มประสิทธิภาพการถายเทความรอนของรีคูเพอเรเตอรตองเลือกจํานวน
เท่ียวการไหลของของไหลที่อยูในเชลลและจํานวนเที่ยวของการไหลที่อยูในทอใหเหมาะสมกับ
ประเภทแความเร็วของของไหลที่ใช ผลก็คือ การไหลแบบสวนทางอยางสมบูรณแทบจะไมเกิดขึ้นเลย 
ดวยเหตุนี้จึงมีความจําเปนตองคูณคาผลตางอุณหภูมิเฉลี่ยเชิงล็อกการิธัมท่ีคํานวณไดดวยตัวคูณชดเชย
คาที่เหมาะสม เพ่ือใหไดผลตางของอุณหภูมิเฉลี่ยท่ีถูกตองสําหรับใชคํานวณอัตราการแลกเปลี่ยนความ
รอนของรีคูเพอเรเตอรตัวคูณชดเชยนี้เรียกชื่อเต็มวา ตัวคูณปรับแกสําหรับหาผลตางอุณหภูมิเฉล่ีย (F) 
และมีคาขึ้นกับจํานวนเที่ยวของการไหลในเชลลและจํานวนเที่ยวของการไหลในทอ ตัวคูณชดเชย
สําหรับหาผลตางอุณหภูมิเฉลี่ยนี้สามารถเขียนเปนฟงกช่ันของอัตราสวนระหวางผลตางของอุณหภูมิ
ของของไหลในทอที่ทางออกและทางเขากับผลตางของอุณหภูมิของของไหลทั้งสองที่ปากทางเขา 
 

lm

m

T
T

LMTD
MTDF

∆
∆

==  (3.12) 

โดยที่ 
 MTD คือ ผลตางอุณหภูมิเฉลี่ย (Mean Temperature Difference) 

LMTD คือ ผลตางอุณหภูมิเฉลี่ยเชิงล็อกการิธัม (Logarithmic Mean Temperature 
Difference) 
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fluidtubeofRange
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−

=
−
−

=
22

11  
(3.14) 

เมื่อ 

Tg,i คือ อุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร 
  Tg,o คือ อุณหภูมิของกาซเสียขาออกรีคูเพอเรเตอร 

Ta,i คือ อุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร  
Ta,o คือ อุณหภูมิของอากาศออกรีคูเพอเรเตอร 

 
สมการที่ 3.13 และ 3.14 แสดงคา P และคา R ท่ีใชในการคํานวณหาคาตัวคูณปรับแกดังตัวอยางในรูป
ที่ 3.8 ดานลาง 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

  
 

 
รูปที ่3.8 ตัวอยางของกราฟแสดงคาตัวคูณปรับแก (Correction Factor) 
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3.4 คาเฟาวลิ่งแฟคเตอร (Fouling Factor) 
  

เมื่อแรกเริ่มใชรีคูเพอเรเตอร ผิวท่ีแลกเปลี่ยนความรอนจะยังสะอาดและใหมอยู แตหลังจากใช
งานไปไดระยะหนึ่ง สิ่งสกปรกจะเริ่มเกาะติดที่ผิวแลกเปลี่ยนความรอนทําใหประสิทธิภาพของการถาย 
เทความรอนลดต่ําลงเรื่อยๆ ในกรณีที่คาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวมท่ีใชออกรีคูเพอเรเตอรได 
มาจากการคํานวณโดยที่ไมไดคํานึงถึงคาความสกปรกที่เกิดขึ้น การทํางานของเครื่องในระยะแรกๆจะ
เปนไปตามสิ่งที่ตองการ แตในไมชาอัตราการแลกเปลี่ยนความรอนจะเริ่มลดลงทําใหตองลดอัตราการ
ผลิตท่ีเกี่ยวของหรือตองหยุดการทํางานของรีคูเพอเรเตอรช่ัวคราว เพื่อทําความสะอาดพื้นผิวแลก 
เปลี่ยนความรอนดังนั้นในการคํานวณออกแบบรีคูเพอเรเตอรใดๆ ควรคํานึงถึงสิ่งสกปรกที่จะเกิดขึ้นที่
จะมีผลตอการแลกเปลี่ยนความรอน โดยตัวแปรดังกลาวนี้เรียกวา เฟาวลิ่งแฟคเตอร (Fouling Factor) 

 
  
ตารางที่  3.1 คาเฟาวลิ่งแฟคเตอรของน้ํา (m2K/W) 
 
อุณหภูมิของของไหลรอน จนถึง 390 K 390 – 480 K 

อุณหภูมิของของไหลเย็น ต่ํากวา 325 K สูงกวา 325 K 

ความเร็วของน้ํา ประเภทของน้าํระบายความรอน 

นอยกวา 
0.9 m/s 

มากกวา 
0.9 m/s 

นอยกวา 
0.9 m/s 

   มากกวา 
  0.9 m/s 

น้ําทะเล 
น้ําเสีย 
น้ําประปาและน้ําบอ 
น้ําทะเลสาบ 
น้ําแมนํ้า 
น้ําโคลน 
น้ํากระดาง 
น้ําจากปลอกหุมเครื่องยนต (Engine Jacket) 
น้ํากลัน่ 
น้ําเติมหมอน้ํา (Boiler) 
 

8.8×10-5 

3.5×10-4 

1.8×10-4 
1.8×10-4 
3.5×10-4 
5.3×10-4 
5.3×10-4 
1.8×10-4 
8.8×10-4 
1.8×10-4 

8.8×10-5 

1.8×10-4 

1.8×10-4 

1.8×10-4 

1.8×10-4 
3.5×10-4 
5.3×10-4 

1.8×10-4 
8.8×10-4 

8.8×10-4 

8.8×10-5 

5.3×10-4 

3.5×10-4 

3.5×10-4 

5.3×10-4 

7.0×10-4 

8.8×10-4 

1.8×10-4 
8.8×10-4 

1.8×10-4 

8.8×10-5 

3.5×10-4 

3.5×10-4 

3.5×10-4 

3.5×10-4 

5.3×10-4 

1.8×10-4 

1.8×10-4 
8.8×10-4 

1.8×10-4 
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ลักษณะของสิ่งสกปรกที่เกาะติดบนผิวแลกเปลี่ยนความรอนมีหลายแบบขึ้นอยูกับประเภทของ
ของไหลที่ใชและลักษณะของการใชงาน เชนสิ่งสกปรกคลายหินปูนที่เกาะอยูผิวแลกเปลี่ยนความรอน
ของหมอไอน้ํา (Boiler) หรือสิ่งสกปรกคลายฟลมเหนี่ยวหนืดเปนตน 
 

ตารางที่ 3.1 แสดงคาของเฟาวลิ่งแฟคเตอรท่ีดัดแปลงมาจากตารางที่ TEMA (Tubular 

Exchanger Manufacturer Association) ของสหรัฐอเมริกาไดระบุไว ซึ่งคาตางๆเหลานี้ตองขึ้นอยู
กับปริมาณของสิ่งสกปรกที่มีอยูในของไหลที่ใชดวย โดยทั่วไปแลวของไหลที่เปนของเหลวจะมีคา
เฟาวลิ่งแฟคเตอรคอนขางสูง และมีคาเทากับศูนยสําหรับกรณีท่ีเปนกาซที่สะอาดก็ได 
 
ตารางที่ 3.2 คาเฟาวลิ่งแฟคเตอรของน้ํามนัและของไหลอื่นๆ (m2K/W) 
 

 
นํ้ามันที่ใชในอตุสาหกรรม 

 

นํ้ามันเชื้อเพลงิ 8.8×10-4 

นํ้ามันหมุนเวยีน (สะอาด) 1.8×10-4 

นํ้ามันเครื่องและน้ํามันหมอแปลงไฟ 1.8×10-4 

นํ้ามันพืช 5.3×10-4 

 
กาซและไอ 

 

กาซเตาโคก 1.8×10-4 

กาซเสียจากเครื่องยนตดีเซล 1.8×10-4 

ไอของสารอินทรีย 8.8×10-4 

ไอน้ํา (ปราศจากน้ํามัน) 8.8×10-4 

ไอของแอลกอฮอล 8.8×10-4 

ไอเสีย (มีน้ํามนัของ Reciprocating Engine ปน) 1.8×10-4 

ไอน้ําท่ีใชในเครื่องแชแข็ง (ควบแนนในเครื่องแชแข็ง) 3.5×10-4 

อากาศ 3.5×10-4 
 
ของเหลวที่ใชในอุสาหกรรม 

 

สารอินทรีย 1.8×10-4 

ของเหลวที่ใชในเครื่องแชเขง็ 1.8×10-4 

นํ้าเค็ม (Brine) 1.8×10-4 
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ตารางที่ 3.3 คาเฟาวลิ่งแฟคเตอรของน้ํามันดิบ (m 2 K/W) 

อุณหภูม ิ 255 – 366 K 367 – 421 K 

ความเร็ว 

ประเภท 
ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61m/s

น้ํามันดิบที่ไลน้ําออกแลว 5.3×10-4 3.5×10-4 3.5×10-4 5.3×10-4 3.5×10-4 3.5×10-4 

น้ํามันดิบที่ไมไดไลน้ําออก 5.3×10-4 3.5×10-4 3.5×10-4 8.8×10-4 7.0×10-4 7.0×10-4 

อุณหภูม ิ 422 – 532 K 532 K ขึ้นไป 

ความเร็ว 

ประเภท 
ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61m/s

น้ํามันดิบที่ไลน้ําออกแลว 7.0×10-4 5.3×10-4 3.5×10-4 8.8×10-4 7.0×10-4 5.3×10-4 

น้ํามันดิบที่ไมไดไลน้ําออก 1.06×10-4 8.8×10-4 7.0×10-4 1.23×10-4 1.06×10-4 8.8×10-4 
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3.5 คาความดนัสูญเสีย  
 
 ดังท่ีไดกลาวมาแลววา ถาความเร็วในการไหลของของไหลในเชลลและทอมีคาเพิ่มขึ้นมาก
เทาไร คาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนผานฟลมในทอและนอกทอก็ยิ่งเพิ่มมากขึ้นเทานั้น ซึ่งก็คือ
สมรรถนะการถายเทความรอนจะสูงตามขึ้นดวย แตในทางเดียวกันคาความดันสูญเสียที่เกิดขึ้นทั้งใน
ทอละในเชลลก็จะเพิ่มตามขึ้นดวย ผลท่ีตามมาก็คือเครื่องสูบ (Pump) หรือเครื่องอัด (Compressor) ที่
ใชกับของไหลของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนตองมีขนาดที่ใหญขึ้น และความดันที่เกิดขึ้นในทอก็มี
ขนาดสูงขึ้นดวย ผลที่ไดนี้จึงเปนสิ่งที่ไมพึงปรารถนา ไมวาจะมองในแงของคาใชจายในการเดินเครื่อง
หรือในแงความปลอดภัยของระบบ สรุปแลวในการออกแบบรีคูเพอเรเตอรจึงตองมีการคํานวณคาความ
ดันสญูเสียไวลวงหนาเพื่อความเหมาะสมทั้งดานการลงทุนและความปลอดภัยที่เกิดขึ้น 
 
 3.5.1 ความดันสูญเสียภายในเชลล (Shell-Side Pressure Drop) 
 
 การคํานวณคาความดันสูญเสียในเชลล โดยอาศัยทฤษฎีอยางเดียวนั้นทําไดลําบากมากเพราะมี
ตัวแปรที่แตกตางกันอยูหลายตัว ซ่ึงมีวิธีคํานวณคาความดันสูญเสียในเชลลอยู 2 วิธี ดังนี้  

 
3.5.1.1 Kern Method 
 

 พิจารณารูปท่ี 3.9 ซึ่งเปนรูปตัดขวางของทอ เมื่อ PT คือ ระยะพิทชของทอท่ีมีขนาดเสนผาศนูย 
กลาง do นั้นคา Equivalent diameter De ของเชลลจะมีเทากับ 4 เทาของ Flow Area ที่แรเงาดังรูปที่ 
3.9 หารดวย Wetted Perimeter 
 

PerimeterWetted
AreaFlowDe

×
=

4  (3.15) 

 
ในรูปที่ 3.9 แสดงภาพการจัดทอแบบแบบ Square Pitch และแบบ Triangular Pitch ซึ่งเราจะ
ประยุกตการจัดทอแบบ Square Pitch ใหเขากับสมการที่ 3.15 โดยท่ี Flow Area เกิดจากพื้นที่สี่ 
เหลี่ยมจัตุรัสของระยะพิทช 2

TP  ลบดวยพ้ืนที่ของวงกลม ดังสมการ 3.16 ดานลางดังนี้  
 

    
o

o
T

e d

dP
D

π

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛ π
−

=
4

4
2

2

 
(3.16)
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และสําหรับกรณีการจัดทอแบบ Triangular Pitch จะไดสมการของคา Equivalent diameter, De ดัง 
น้ี 

 

2

84
34

22

o

oT

e d

dP

D
π

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛ π
−

=  (3.17)

 

 
 

(a) (b) 
 

รูปที ่3.9 ภาพแสดงการจัดทอแบบ Square (a) และแบบ Triangular (b) 
 
นอกจากนี้  bundle crossflow area, As แสดงดังสมการที่ 3.18 ดานลาง 
 

     
T

s
S P

CBDA =  (3.18)

 
เมื่อ Ds คือเสนผาศูนยกลางภายในของเชลลและความเร็วเชิงมวลภายในเชลล, Gs นั้นหาไดดังสมการที่ 
3.19 ดังตอไปนี้ 

s

a
S A

mG =  (3.19)

 
ดังนั้นคาความดันสูญเสียภายในเชลลสามารถคํานวณไดจากสมการดังตอไปนี้ 
 

                     ( )
e

Sbss
S D

DNGfP
ρ

⋅+
=∆

2
12

 (3.20)

 
เมื่อคาสัมประสิทธิ์ความเสียดทานภายในเชลล, fs แสดงดังสมการที่ 3.21 
 
                                                           ( )( )ss Reln..expf 1905760 −=  (3.21)
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3.5.1.2 Bell-Delaware Method 

 
วิธีการคํานวณคาแรงดันสูญเสียในวิธี Kern Method น้ันเปนวิธีการวิเคราะหแรงดันสูญเสีย

แบบพื้นฐาน ซึ่งความเปนจริงแลวความดันสูญเสียในเชลลจะไมแปรผันโดยตรงเชนเดียวกับความดัน
สูญเสียในทอ เนื่องจากการไหลของของไหลในเชลลน้ันมีความซับซอน โดยจะมีการไหลผานรอยตอ
หรือชองวางตางๆซึ่งคาความดันสูญเสียนั้นจะคลาดเคลื่อนไมตรงกับความเปนจริง 

 
พิจารณารูปท่ี 3.10 ซึ่งแสดงการไหลของของไหล 5 สาย โดยท่ีสาย A ไหลผานชองวาง

ระหวางทอและแผนกั้น (Baffle) สาย B นั้นเปนสายหลักที่ไหลผานกลุมมัดทอซึ่งเราออกแบบใหไหล
ผานทางนี้ สาย C เปนสายบายพาสที่ไหลอยูรอบๆกลุมมัดทอโดยไหลระหวางทอนอกสุดและผนัง
เชลลดานใน สวนสาย E นั้นเปนสายที่ไหลผานชองวางเชลลและแผนกั้น (Baffle) สุดทาย สาย F คือ
การไหลผานชองวางใดๆในกลุมมัดทอ ท่ีเกิดจากการจัดทอในรูปแบบของการไหลหลายครั้งดังแสดง
ในรูปที่ 3.10 (a) และ (b) ดานลาง 

 

 
 

  (a) 
                                                   
                   

                             
 

   (b) 
 

รูปที ่3.10 (a) แสดงชองทางการรัว่ไหลของของไหลผานบาฟเฟลสายตางๆ, (b) แสดงการรัว่ 
ไหลของสาย F ในเชลล 
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วิธีการคํานวณคาแรงดันสูญเสียโดยวิธี Bell-Delaware Method นั้นจะพิจารณาถึงผลของ
การรั่วไหลของของไหลผานชองวางหรือรอยรั่วตางๆซึ่งจะมีผลท้ังความดันและการถายเทความรอน
ดวย ในปจจุบันนี้วิธี Bell-Delaware Method เปนที่นิยมใชและเชื่อถือไดในการวิเคราะหดานเชลล 
ซ่ึงวิธีนี้ ของไหลที่ไหลในสาย B นั้นเปนสายหลักที่จําเปน สวนสายอื่นๆจะเปนสายท่ีลดการไหลของ
สาย B โดยจะเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิที่ไดจากการคํานวณใหเปลี่ยนแปลง ซ่ึงจะลดอัตราการการถายเท
ความรอนและทําใหคาความดันสูญเสียมีคาลดลงดวย 

 
สําหรับอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนชนิดเชลลและทอ (Shell and Tube Heat Exchanger) 

หรือในที่นี้เรียกวารีคูเพอเรเตอรที่มีชองบายพาสและชองวางของการไหลนั้น การคํานวณคาความดัน
สูญเสียรวมในเชลลเกิดจากผลรวมของคาความดันสูนเสียในสวนตางๆ 3 สวนดังนี ้

 
 1. ความดันสูญเสียในสวนท่ีมีการไหลผานกลุมทอแบบ Cross Flow (จากปลายถึง

ปลายของ Baffle) ดังแสดงในรูปท่ี 3.11 และมีคาดังสมการ (3.22)  
 

( ) blbbic RRNpp 1−∆=∆  (3.22)
  

 
 
 
 
 

                 
 
 

 
รูปที ่3.11 ขอบเขตของการไหลภายในระหวางปลายแผนกั้น (Internal) 

 
เมื่อ ∆pbi คือคาความดันสูญเสียใน Equivalent Ideal Tube Bank ในระหวาง Baffle และ Nb คือ 
จํานวน Baffle ที่ใชในรีคูเพอเรเตอร 
 

2. ความดันสูญเสียใน Window ดังรูปที่ 3.12 นั้นเกิดจากการรั่วของของไหลโดยไม
รวมการไหลผานชองบายพาส แสดงดังสมการ (3.23) ดังนี ้
 

lbwiw RNpp ∆=∆  (3.23)
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รูปท่ี 3.12 ขอบเขตของการไหลในหนาตางการไหล (Window) 
                 

โดย ∆pwi คือคาความดันสูญเสียใน Equivalent Ideal Tube Bank ในสวนของ Window 
 

3. ความดันสูญเสียที่ทางเขาและทางออก 
 

sb
c

cwc
bie RR

N
NNpp +

∆=∆ 2  (3.24)

 
เมื่อ Nc คือ จํานวนแถวของทอที่ของไหลไดไหลผานแบบ Cross Flow ใน 1 ครั้ง และ Ncw คือ จํานวน
แถวของทอที่ไหลอยูใน Baffle Window  

 
 
 
 

 
 
 
 
 
 

   รูปที ่3.13 ขอบเขตของการไหลที่ทางเขาและทางออก (Entrance) 
 

ดังนั้นคาความดันสูญเสียรวมในเชลลคือ 
 

ewcs pppp ∆+∆+∆=∆  (3.25)
 

( )[ ] sb
c

cw
lwibbbibs RR

N
NRpNRPNp ⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
++∆+∆−=∆ 11  (3.26)

 
สวนความดันสูญเสียท่ีปลายทอนั้นจะตองคํานวณแยกและนํามารวมกับความดันสูญเสียรวม∆ps ตาง 
หาก สําหรับสมการที่ (3.26) เราจะคํานวณคา ∆pbi จาก 
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14.0

,
2

2
4 ⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
µ
µ

ρ
=∆

s

ws

s

s
ibi

Gfp  (3.27)

 
โดยการหาคาสัมประสิทธิ์ความเสียดทานภายในเชลล, fi น้ันจะพิจารณาสมการที่ 3.28 -3.29 และตา 
รางท่ี 3.4 ดังตอไปนี้ 
 

( ) 2331
1

b
s

b

oT
i Re

d/P
.bf ⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
=  

(3.28) 

 

( ) 41401
3

b
sRe.

bb
+

=  
(3.29) 

 
ซ่ึงตามในการออกแบบทั่วไปและเพื่อความสะดวกสบายนั้นนิยมการหาคา fi จากรูปที่ 3.14-3.16 โดย
จะแสดงรูปแบบการจัดทอท้ัง Staggered 30°, Staggered 45° และ in-line 90°ดวย 
 
ตารางที่ 3.4 คาสัมประสิทธิ ์a และb สําหรับหาคาสัมประสิทธิ์ความเสียดทานภายในเชลล, fi  

 
Layout Reynolds 
Angle Number 

a1 a2 a3 a4 b1 b2 b3 b4 

30° 105-104 0.321 -3.880 1.450 0.519 0.372 -0.123 7.000 0.500 
  104-103 0.321 -0.388     0.486 -0.152     
  103-102 0.593 -0.477     4.570 -0.476     
  102-10 1.360 -0.657     45.100 -0.973     
  <10 1.400 -0.667     48.000 -1.000     

45° 105-104 0.370 -0.396 1.930 0.500 0.303 -0.126 6.590 0.520 
  104-103 0.370 -0.396     0.333 -0.136     
  103-102 0.730 -0.500     3.500 -0.476     
  102-10 0.498 -0.656     26.200 -0.913     
  <10 1.550 -0.667     32.000 -1.000     

90° 105-104 0.370 -0.395 1.187 0.370 0.391 -0.148 6.300 0.378 
  104-103 0.107 -0.266     0.082 0.220     
  103-102 0.408 -0.460     6.090 -0.600     
  102-10 0.900 -0.631     32.100 -0.963     
  <10 0.970 -0.667     35.000 -1.000     
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รูปที ่3.14 แสดงคาสัมประสิทธิ์ความเสียดทานภายในเชลล, fi สําหรับการจัดทอแบบ Staggered 30° 
 
 
 

 
รูปที ่3.15 แสดงคาสัมประสิทธิ์ความเสียดทานภายในเชลล, fi สําหรับการจัดทอแบบ Staggered 45° 
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รูปที ่3.16 แสดงคาสัมประสิทธิ์ความเสียดทานภายในเชลล, fi สําหรับการจัดทอแบบ in-line 90° 

 
 
และสามารถคํานวณคา Ideal Baffle Window Section,∆pwi ไดดังนี ้ 
 

( )
wsa

cwa
wi AA

N.mp
ρ
+

=∆
2

6022&
 (3.30)

 
 จํานวนแถวของทอที่ของไหลไดไหลผานแบบ Cross Flow ใน 1 ครั้ง, Nc น้ันสามารถ
คํานวณไดจาก  
 

p

s

c
i

c P
D
Ld

N
⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
−

=
21

 (3.31)

  
เมื่อคา Pp นั้นพิจารณาไดจากรูปที่ 3.17 และตารางที่ 3.5 และคา Lc คือระยะชวงตัดของ 

Baffle ซึ่งวัดจากปลายดานตัดของ Baffle จนถึงผิวของเชลล 
จํานวนแถวของ Effective Cross Flow ที่อยูใน Window, Ncw สามารถคํานวณไดจากสม 

การ 3.32 ดังตอไปนี้ 
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p

c
cw P

LN 8.0
=  (3.32)

 
 และเราจะหาจํานวน Bafffle, Nb จาก  

 

1+−−
=

B
BBLN oi

b  (3.33)

  
ซึ่งถาระยะหางของ Baffle ท่ีทางเขาและทางออก Bi ,Bo มีคาเทากับ B ดังนั้นสมการ (3.33) 

จะลดรูปลงมาเหลือ 
 

1−=
B
LNb  (3.34)

 
 ความดันสูญเสียรวมท่ีตกในเชลลของรีคูเพอเรเตอรโดยวิธีนี้จะมีคาประมาณ 20-30% ของการ
คํานวณคาความดันสูญเสียตามปกติแตไมรวมผลที่เกิดจากการรั่วไหลหรือการไหลผานชองบายพาส 
 
 
 
 
 

 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
รูปที ่3.17 แสดงระยะพิตชโดยภาพตัดตามขวางของทอ (รูปที่แสดงเปนการจัดทอแบบ Triangular) 

 
 
 
 
 
 
 
 

Pn 

Pp

p 
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ตารางที่ 3.5 แสดงระยะพิตชตามทิศทางของการไหลแบบตางๆ 
 

Tube OD 
(do, in) 

Tube Pitch 
(p, in) Layout Pp 

(in.) 
Pn 

(in.) 
5/8 = 0.625 
3/4 = 0.750 
3/4  = 0.750 
3/4  = 0.750 
3/4  = 0.750 

   1 
   1 
   1 

13/16 = 0.812 
15/16 = 0.938 

     1.000 
     1.000 
     1.000 
     1 1/4 = 1.250 
     1 1/4 = 1.250 
     1 1/4 = 1.250 

 0.704 
0.814 
1.000 
0.707 
0.866 
1.250 
0.884 
1.082 

0.406 
0.469 
1.000 
0.707 
0.500 
1.250 
0.884 
0.625 

 
 

3.5.2 ความดันสูญเสียภายในทอ (Tube-Side Pressure Drop) 
  

 คาความสูญเสียในทอแบงออกไดเปนคาความดันสูญเสียท่ีเกิดขึ้นที่ทางเขาและทางออก คา
ความดันสูญเสียท่ีเกิดขึ้นระหวางของไหลที่ไหลไปในทอ และคาความดันสูญเสียที่เกิดขึ้นจากการ
เปลี่ยนทิศทางของการไหลในหองกั้น (Channel) และในหัวลอย (Floating Head) ซึ่งทั้งหมดนี้คา
ความดันสูญเสียท่ีเกิดขึ้นมาที่สุดคือคาท่ีเกิอดจากการไหลผานทอ โดยปกติแลวความดันสูญเสียท่ีทาง 
เขาแลทางออกไมจําเปนตองคํานึงถึงก็ได 
 ในการคํานวณคาความดันสูญเสียภายในทอนั้นจะตองทราบจํานวนเที่ยวการไหลของของไหล
ภายในทอ Np ความยาว L ของรีคูเพอเรเตอร โดยสมการของคาความดันสูญเสียภายในทอแสดงดังสม 
การ (3.35) ดังนี้ 
 

2
4

2
m

t
i

p
tt

U
d

LN
fP ρ=∆  (3.35)

หรือ 

t

t

i

p
tt

G
d

LN
fP

ρ
×=∆

2
4

2

 (3.36)

 
สําหรับการเปลี่ยนทิศทางของการไหลนั้นยอมทําใหเกิดคาความดันเพิ่มขึ้นดังที่ไดกลาวมาแลวโดย
พิจารณาการหดและขยายตัวของของไหลที่เกิดขึ้นขณะเปลี่ยนทิศทางการไหลซึ่งจะคํานวณคาความดัน
สูญเสียที่เกิดจากการเปลี่ยนแปลงทิศทางของการไหล ∆pr ไดตามสมการ 3.38 
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ซ่ึงคาสัมประสิทธิ์ความเสียดทานภายในทอนั้นมีคา 
 

( ) 2283581 −−= .Reln.f tt  (3.37) 

 
 

2
4

2
m

pr
UNP ρ

=∆  (3.38)

 
โดยท่ี 

∆Pt คือ คาความดันสูญเสียที่เกิดจากการไหลในทอ [Pa] 

∆Pr คือ คาความดันสูญเสียที่เกิดจากการเปลี่ยนแปลงทิศทางของการไหล [Pa] 

  Np คือ จํานวนเที่ยวการไหลของของไหลภายในทอ 

    L คือ ความยาวของทอ [m] 

Um คือ ความเร็วเฉลี่ยของการไหลในทอ [m/s] 

 Di คือ เสนผาศูนยกลางภายในของทอ [m] 

  ρt คือ ความหนแนนของของไหลภายในทอ [kg/m3] 
 
คาความดันสูญเสียรวมของของไหลในทอคือผลรวมของ ∆Pt และ ∆Pr ที่ไดจากสมการ (3.36) และ 
(3.37) 
 

rtT PPP ∆+∆=∆  
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+=∆  (3.39)
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3.6 ขั้นตอนการออกแบบและการคํานวณ 
  

ในการออกแบบรีคูเพอเรเตอรโดยท่ัวไปน้ันจะมีขอมูลที่เราทราบจากโรงงานเปนขอมูล
พ้ืนฐานในการออกแบบสิ่งหน่ึงคืออุณหภูมิของกาซเสียที่วัดได ซึ่งเราจะใชอุณหภูมินี้เปนอุณหภูมิขา
เขาของกาซเสียในรีคูเพอเรเตอร (Tg,i) และทราบคาอุณหภูมิสิ่งแวดลอมซึ่งจะใชเปนอุณหภูมิอากาศขา
เขาในรีคูเพอเรเตอร (Ta,i) นอกจากนี้จะตองทราบอัตราการใชน้ํามันเชื้อเพลิงปกติที่ใชในกระบวนการ
ผลิตกอนทําการติดตั้งรีคูเพอเรเตอร (Fuel Usebefore) และสองสิ่งสุดทายคือ ปริมาณกาซคารบอนมอน
ออกไซดและกาซอออกซิเจนที่วัดไดในกาซเสีย  

 
ในการคํานวณขนาดของรีคูเพอเรเตอรตามปกตินั้นมีขั้นตอนการคํานวณที่คอนขางซับซอน

เนื่องจากมีตัวแปรที่ไมทราบคาอยูหลายตัว ทําใหเกิดความยุงยากในการออกแบบเพราะจะไมทราบจดุที่
เหมาะสมที่สุดในการออกแบบ ในสวนนี้จะแสดงสมการและขั้นตอนการคํานวณท่ีใชในการออกแบบ
ท้ังพื้นฐานและการประยุกตใชดังตอไปนี้  

 
 3.6.1 การคาํนวณอัตราแลกเปลี่ยนความรอน 
  
 ขอมูลนําเขาท่ีไดจากโรงงานประกอบดวยอัตราการใชน้ํามันเชื้อเพลงิ (Fuel Usebefore) 
ปริมาณ CO และO2ที่วัดไดซึ่งเปนขอมูลที่นํามาใชในการดลุสมการเคมีเพื่อหาอัตราการไหลของมวล
ของกาซตางๆที่ประกอบอยูในกาซเสีย โดยประกอบไปดวย CO2, CO, O2, N2และ H2O 
 
 จากสมมุติฐานขอที ่4 ในหัวขอ 3.3 กลาวไววาไมมีการสูญเสียความรอนออกรีคูเพอเรเตอร ดัง 
น้ันพลังงานความรอนจากกาซเสียจะเสมือนวาสงผานไปยังอากาศที่รับความรอนทั้งหมดดังสมการตอ 
ไปนี ้
    
                                                 ( )ogiggpg TTCmQ ,,, −=  
 
                                                     ( )iaoaapa TTCm ,,, −=  

(3.40)

เมื่อ 

 mg = อัตราการไหลของมวลของแกสเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร (kg/h) 
 ma = อัตราการไหลของมวลของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (kg/h) 
 Cp,g= คาความจุความรอนจําเพาะของแกสเสียเมื่อความดันคงที่ (kJ/kg-K) 
 Cp,a= คาความจุความรอนจําเพาะของอากาศเมื่อความดันคงที่ (kJ/kg-K) 
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 จากสมการที่ 3.40 ตัวแปรที่ทราบคาซ่ึงไดมาจากคาไฟลขอมูลนําเขาคือ Tg,i และ Ta,i และ
สําหรับคา  Cp,a โดยในการออกแบบทั่วไปนั้นจะนิยมใชการเปดตารางสมบัติของกาซที่อุณหภูมิตางๆ
แตในการคํานวณโปรแกรมจะคํานวณคา Cp,a มาจากความสัมพันธระหวางTa,i กับ Cp,a ในภาคผนวก 
ก แตกรณีของ Cp,g นั้นเราจะตองพิจารณาสมบัติของกาซเสียเนื่องจาก ในแตละปญหาจะมีปริมาณกาซ
ตางๆที่รวมอยูในกาซเสียในปริมาณท่ีแตกตางกัน 
  
 ดังนั้นพิจารณาเรื่องการสมดุลมวลจะสามารถคํานวณคาความจุความรอนจําเพาะของแกสเสีย
เมื่อความดันคงที ่(Cp,g) ไดตามสมการที่ 3.41 ดังนี้ 
 
              ohpohnpnopocopcocopcogpg CmCmCmCmCmCm

22222222 ,,,,,, ++++=  (3.41)
 
เมื่อ   

  =
2com  มวลของกาซคารบอนไดออกไซด (kg/h) 

  =com  มวลของกาซคารบอนมอนออกไซด (kg/h) 
  =

2om มวลของกาซออกซิเจน (kg/h) 
  =

2nm มวลของกาซไนโตรเจน (kg/h) 
  =ohm

2
 มวลของน้ํา (kg/h) 

 
เชนเดียวกับสมการ 3.41 ดานบน เราจะทําการหาคาสมบัติตางๆของกาซเสียตางๆซ่ึงจะใชในสวนการ
คํานวณอื่นๆตอไป ดังตอไปนี ้
 
คาความหนาแนน (Density) ของกาซเสีย (kg/m3) ตามสมการที่ 3.42 
 
                 ohohnnoococococogg mmmmmm

22222222
ρ+ρ+ρ+ρ+ρ=ρ  (3.42)

 
คาความหนืด (Viscosity) ของกาซเสีย (kg/m-s) ตามสมการที่ 3.43 
      
                 ohohnnoococococogg mmmmmm

22222222
µ+µ+µ+µ+µ=µ  (3.43)

 
คาการนําความรอน (Conductivity) ของกาซเสีย (W/m-K) ตามสมการที่ 3.44 
 
                 

2222 nncocogg KmKmKm +=  (3.44)
 
คา Prandtl Number ของกาซเสีย ตามสมการที่ 3.45 
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22

2

2

22

2

2
n,pn

n
n

co,pco

co
cogg C

m
C

mPrm
ρ
µ

+
ρ
µ

=  (3.45)

 
และสําหรับการหาคา mg และ ma นั้นจะมีการคํานวณตามสมการ 3.46-3.50 ซ่ึงเปนการคํานวณการหา
ปริมาณอากาศและกาซเสียดังนี้ 
 

⎥
⎥
⎦

⎤

⎢
⎢
⎣

⎡

ρ××
××

+=
f

o,a .
NHV.A

18741000
108502

3

 (3.46)

 

⎥
⎥
⎦

⎤

⎢
⎢
⎣

⎡

ρ××
×

×=
f

o .
NHV.G

18741000
10111

3

 (3.47)

เมื่อ  

Aa,o คือ ปริมาณอากาศเชิงทฤษฎี (
kg

Nm3

) 

Go คือ ปริมาณอากาศเสียเชิงทฤษฎี (
kg

Nm3

) 

NHV คือ คาความรอนต่ําของเชื้อเพลิง (
l

MJ ) 

ρf คือคาความหนาแนนของเชื้อเพลิง (
l

kg ) 
 

โดยปกติแลวน้ํามันเตา C ซ่ึงเปนเชื้อเพลิงใชในการออกแบบโปรแกรมนี้มีคาความรอนต่ําของเชื้อเพลิง 

(NHV) 39.0 (
l

MJ ) ซึ่งทําใหคา Ao มีคา 10.513 (
kg

Nm3

) และ Go มีคา 11.117 (
kg

Nm3

) และอัตราสวน

ของอากาศ m มีคาตามสมการที่ 3.44 ดังนี้ 
 

221
21

O
m

−
=  (3.48)

 
mAA o,aa =  (3.49)

 
( )1−+= mAGG oo  (3.50)

เมื่อ 

Aa คือ ปริมาณอากาศเขาเผาไหม (
kg

Nm3

) 
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G คือ ปริมาณอากาศของกาซเสีย (
kg

Nm3

) 
 

 
3.6.2 การคํานวณคาผลตางอุณหภูมิเฉลี่ยเชิงล็อกการิธัม (Logarithmic Mean 

Temperature Difference, LMTD) 
 
ดังท่ีไดกลาวมาแลวในหัวขอที่ 3.3 ในที่มาของคาผลตางอุณหภูมิเฉลี่ย แตสําหรับสวนนี้จะ

กลาวถึงการพิจารณาตัวแปรที่ใชคํานวณในโปรแกรมซึ่งมีรายละเอียดดังนี ้
 
                                            oaig TTT ,,1 −=∆  (3.51)

 
                                                        iaog TTT ,,2 −=∆  (3.52)

เมื่อ 

∆T1 คือ ผลตางระหวางอุณหภูมิของของไหลที่ปลายท้ังสองที่ปลายอุณหภูมิสูง 
∆T2 คือ ผลตางระหวางอุณหภูมิของของไหลที่ปลายท้ังสองที่ปลายอุณหภูมิต่ํา 
 
คาผลตางอุณหภูมิเฉลี่ยเชิงล็อกการิธัม (LMTD) จะมีความสัมพันธกันตามสมการ 3.53 โดย

แสดงที่ดานลางดังนี ้
 

                

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
∆
∆
∆−∆

=

1

2

12

ln
T
T

TTLMTD  
(3.53)

 
  อัตราการถายเทความรอนที่เกิดขึ้นนั้นจะมีความสัมพันธกันกับพื้นท่ีผิวในการถายเทความรอน 
(A), คาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม (U) และคาผลตางอุณหภูมิเฉลี่ยเชิงล็อกการิธัม (LMTD) 
ตามสมการ 3.54 ดังนี้ 
 
                                                            ( )LMTDUAQ =  (3.54)
 

แตสําหรับรีคูเพอเรเตอรที่ซับซอนมากขึ้น ไดแกอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบเชลลและ
ทอ (Shell and Tube Heat Exchanger) หรืออุปกรณถายเทความรอนที่มีการไหลแบบตั้งฉาก 
(Cross Flow) น้ันการคํานวณอัตราการถายเทความรอนจะคํานวณโดย 
 
                                                             ( )LMTDUAFQ =  (3.55) 
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3.6.3 การหาตัวคูณปรับแก (Correction Factor, F) สําหรับคํานวณผลตางอุณหภูมิเฉลี่ย  
 
ตัวคูณปรับแก (F) นั้นเปนคาคงที่ที่อยูในชวงระหวาง 0 ถึง 1 ซึ่งจะปรับเปลี่ยนคาไปตาม

ลักษณะและรูปแบบของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนที่ใชในการคํานวณ สําหรับอุปกรณแลกเปลี่ยน
ความรอนที่เราสนใจคือชนิดเชลลและทอน้ีจะมีการปรับเปลี่ยนรูปแบบของการไหลโดยมีการไหลแบบ 
2-6 เท่ียว ซึ่งทําใหมีอัตราการถายเทความรอนท่ีแตกตางกันเมื่ออุณหภูมิของของไหลเริ่มตนทั้งสองสาย
มีคาเทากัน โดยถาจํานวนการไหลในเชลลนอยๆ อัตราการแลกเปลี่ยนความรอน ก็จะเกิดขึ้นนอยกวา
ของไหลที่มีจํานวนการไหลไปรับความรอนหลายๆเที่ยว 

 
ในหารคํานวณหาตัวคูณปรับแก (F) ท่ีนิยมในการออกแบบและมีความสะดวกอยางมากในการ

ใชงานทั่วไปคือการใช Chart ที่แสดงความสัมพันธระหวางคา P และ R ดังสมการที่ 3.13-3.14 และ
รูปท่ี 3.8 แตสําหรับงานวิจัยนี้การนําขอมูลแบบ Chart เขาไปคํานวณในโปรแกรมนั้นทําไดคอนขาง
ลําบาก วิธีการคํานวณหาตัวคูณปรับแก (F) อีกวิธีหน่ึงคือการใชความสัมพันธของคา P และ R ในการ
พิจารณาคา F จากสมการพื้นฐาน โดยมีความสัมพันธกันดังนี ้

 

⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −=

AR
P 111  (3.56)

หรือ 

  
PR

A
−

=
1

1  (3.57)

 
เมื่อคาคงที่ A มีคาแตกตางกันตามจํานวนของการไหลของของไหล ซึ่งเราจะหาคาคงท่ี K ไดตามความ 
สัมพันธ ดังสมการที่ 3.58 ถึง 3.62 
 
1. การไหลแบบ 2 เที่ยวในเชลล 
 

KReKKA 2

2
1

2
⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −+=  (3.58)

 
2. การไหลแบบ 3 เที่ยวในเชลล 
 

KRKR eKeKRKKKA 3
2

2
1

2
1

4
1 ⎟

⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −+⎥

⎦

⎤
⎢
⎣

⎡
⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −−−=  (3.59)
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3. การไหลแบบ 4 เที่ยวในเชลล 
 

KRKR eKeKKRKKKKKA 4
3
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+−=  (3.60)

 
4. การไหลแบบ 5 เที่ยวในเชลล 
 

KReKKRKKKRKKKKKA
⎪⎭

⎪
⎬
⎫

⎪⎩

⎪
⎨
⎧

⎥
⎦

⎤
⎢
⎣

⎡
⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −−−+−−⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
−+−=

2
2322

32

2
1

24
1

4
31

824
31  

KRKR eKeKRKKKK 5
4

3
3

23

2
1

2
13

16
1

4
31 ⎟

⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −+

⎥
⎥
⎦

⎤

⎢
⎢
⎣

⎡
⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −−⎟

⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ +−+  

(3.61)

 
5. การไหลแบบ 6 เที่ยวในเชลล 
 

KReKKKKKKKKKKA 2432432
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(3.62)

 
เมื่อหาคา K ไดจะพิจารณาคาตัวคูณปรับแก (F) จากสมการที ่(3.63) 
 

⎟
⎟
⎠

⎞
⎜
⎜
⎝

⎛

δ
−−=

FN
expK

p

11  (3.63)

หรือ 

)Kln(N
F

p −×δ×
−

=
1

1  (3.64)

 
โดยท่ี δ สัมพันธกับคา P และ R ดังสมการ (3.65) ตอไปนี้   
 

( )
( )PR)Pln(

R
−×−

−
=δ

11
1  (3.65)

เมื่อ 

 Np คือ จํานวนเที่ยวการไหลของของไหลภายในทอ 
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รูปที ่3.18 ความสัมพันธของคาผลตางอณุหภูมิเฉลี่ยชนิดการไหลแบบ 2 เท่ียว 
 
 
 

 
 

                               
 
 
 

รูปที ่3.19 ความสัมพันธของคาผลตางอณุหภูมิเฉลี่ยชนิดการไหลแบบ 3 เท่ียว 
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รูปที ่3.20 ความสัมพันธของคาผลตางอณุหภูมิเฉลี่ยชนิดการไหลแบบ 4 เท่ียว 

 
 
3.6.4 การกําหนดพื้นที่ถายเทความรอน 
 
หลังจากคํานวณตัวแปรจากสมการที่ 3.55 คือ ผลตางอุณหภูมิเฉลี่ย (LMTD) อัตราการถายเท

ความรอน (Q) และคาตัวคูณปรับแก (F) แลวจะพบวาตัวแปรท่ียังไมทราบคานั้นจะเหลือเพียง 2 คา คือ 
คาพ้ืนท่ีถายเทความรอน (A) และสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม ดังนั้นในการคํานวณโดยทั่วไป
จะตองสมมุติคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวมที่เหมาะสมขึ้น โดยการสมมุติคาสัมประสิทธิ์การ
ถายเทความรอนรวมนี้เปนสิ่งที่สําคัญมาก อาจจะทําไดโดยการอาศัยประสบการณหรืออางอิงคาที่ได
จากการทดลองก็ได  

 
หลังจากนั้นเราจะสามารถคํานวณพื้นท่ีถายเทความรอนและเลือกขนาดของทอโดยใน

โปรแกรมคํานวณนั้นจะทําการคํานวณทุกขนาดของทอที่มีขายทั่วไป โดยขนาดและราคาของทออางอิง
วันท่ี 14 สิงหาคม 2546 มีรายละเอียดตามตารางที่ 3.6 ดังนี้ 
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ตารางที่ 3.6 แสดงรายละเอียดของทอสแตนเลสที่ใชงาน (อางอิงวันที่ 14 สิงหาคม 2546) 
 

ขนาดเสนผาศนูยกลางภายนอก ราคาทอสแตนเลส (ตอ 6 เมตร) ความหนา 
(Do) นิ้ว 304   316 L (มิลลิเมตร) 

½ 663   1350 2.11 

¾ 858 1710 2.11 

1 1053 2712 2.77 

1 ¼ 1373 3180 2.77 

1 ½ 1599 3834 2.77 

2 1989 4890 2.77 

2 ½ 2535 5520 3.05 

3 2964 7440 3.05 

4 3900 9420 3.05 
 

 
 

3.6.5 การคํานวณคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอน 
 

หลังจากโปรแกรมไดสมมุติขนาดของทอสแตนเลสขนาดแรกและสมมุติตัวแปรที่ใชในการ
ออกแบบอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนที่เหลือซ่ึงก็คือ ความยาวของทอ อัตราสวนระยะหางระหวางทอ 
และจํานวนเที่ยวในการไหลผานในเชลล ซึ่งจะกลาวถึงโดยละเอียดในบทที่ 5 โปรแกรมจะทราบขนาด
ของรีคูเพอเรเตอรในรอบแรกและทําการคํานวณสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนภายในทอและภายใน
เชลล  ซึ่งจะนํามาคํานวณคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวมทางทฤษฎีใหมอีกครั้งและกลับไป
ตรวจสอบกับคาที่สมมุติในครั้งแรก  ถามีความแจกตางระหวางคาที่สมมุติครั้งแรกกับคาท่ีคํานวณใหม
มากเกินไป โปรแกรมจะทําการคํานวณขนาดของรีคูเพอเรเตอรใหม โดยจะสมมุติคาสัมประสิทธิ์การ
ถายเทความรอนรวมใหมอีกครั้ง และจะทําซ้ําจนกวาคาที่ไดใกลเคียงกับที่ตองการ จึงจะหยุดการทํางาน 
 
 
 
 
 
 
 
 

4
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3.6.5.1 สัมประสิทธิ์การถายเทความรอนผานฟลมในทอ  
 

คาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนผานฟลมของของไหลที่อยูในทอจะขึ้นกับเสนผาศูนยกลาง
ภายในของทอ ความหนืดและความหนาแนน ความจุความรอนจําเพาะ และคุณสมบัติอ่ืนๆของของไหล
ดังที่กลาวรายละเอียดไวในหัวขอ 3.6.1 โดยจะมีสมการสําหรับหาคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอน
ผานฟลมในทอดังสมการที่ 3.66- 3.69 ดังตอไปนี้ 

 

g

igg
t

dV
µ

ρ
=Re  (3.66)

 
สมการพื้นฐานของคาเรยโนลดสําหรับการไหลภายในทอเปนดังสมการ 3.66 โดยท่ี 
   

Ret  = เลขเรยโนลดของการไหลภายในทอ 

di    = เสนผาศูนยกลางภายในทอ (เมตร)   
 
สําหรับกรณีท่ี 2000Re <t   

ลักษณะการไหลของของไหลภายในทอจะมีลักษณะเปน Laminar โดยมีคาสัมประสิทธิ์การถายเท
ความรอนผานฟลมในทอมีคาตามสมการที่ 3.67 
 

i

g.
t

.
ti d

K
PrRe.h ××= 4030170  (3.67) 

 
และกรณีที่ 10000Re >t   

การไหลของของไหลภายในทอจะมีลักษณะเปน Turbulent และมีคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอน
ผานฟลมในทอมีคาตามสมการที่ 3.68 
 

i

g.
t

.
ti d

K
PrRe.h ××= 40800230  (3.68)

 
  

สําหรับกรณีท่ี 100002000 << tRe   

เปนชวงการไหลภายในทอท่ีอยูในชวง Transient โดยจะมีคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนผาน
ฟลมในทอมีคาตามสมการที่ 3.69 ตอไปนี้ 
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i

g.
ti d

PrCh
κ

××= 40
 (3.69) 

 

เมื่อ  
( ) ( )28 Re105833.4Re0052875.02917.8 ttC −×−+=  (3.70)

 
 

3.6.5.2 สัมประสิทธิ์การถายเทความรอนผานฟลมนอกทอ 
  
 คาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนผานฟลมนอกทอ จะขึ้นกับโครงสราง ระยะหางระหวาง
แผนกั้น (Baffle) พื้นท่ี และลักษณะของการไหล ตลอดจนเสนผาศูนยกลางภายนอกของทอและวิธีจัด 
เรียงทอถายเทความรอน ดังนั้นการคํานวณสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนผานฟลมนอกทอโดยอาศัย
ทฤษฎีเพียงอยางเดียวจึงอาจจะมีขอผิดพลาดไดเนื่องจากรายละเอียดของรีคูเพอเรเตอรในแบบตางๆที่
ไดกลาวมาแลวขางตน 
   

3
1

air
n
s

a

oo
D PrRec

K
DhNu ==  (3.71)

 
ซ่ึงเราสามารถจัดรูปของสมการ3.71 เพื่อหาคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนผานฟลมนอกทอเพื่อ 
ใหใชงานไดงายขึ้นดังสมการที ่3.72 ดังตอไปนี้ 
 

o

a
air

n
so D

PrRech κ
×= 3

1

 (3.72)

 
เมื่อคาเรยโนลดสําหรับการไหลภายนอกทอหรือภายในเชลลนั้นมีสมการดังสมการที ่3.73 ดังนี ้
 

a

es
s

DG
µ

=Re  (3.73)

 
โดยท่ีคา Equivalent diameter (De) ดังแสดงในสมการ 3.16 มีสมการดังนี ้
 

2

84
34

22

o

oT

e d

dP

D
π

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛ π
−

=  
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และคา Gs แสดงไวในหัวขอ 3.6.1.1 ในสมการที่ 3.19 มีคาดังนี ้
 

s

a
S A

mG =  

 
นอกจากนั้นคาคงท่ี n และ c ที่แสดงในสมการที่ 3.62 จะมีคาตามการเปลี่ยนแปลงอัตราสวนระยะ
ระหวางทอดังตอไปนี ้
 
ตารางที่ 3.7 แสดงคาคงที่สําหรับหาคาสัมประสิทธิ์ถายเทความรอนเมือ่จัดเรียงทอแบบแถวตรง 
 

  Sn/Do 
Sp/Do 1.25 1.5 2 3 

  C n C n C n C n 
1.25 0.386 0.592 0.305 0.608 0.111 0.704 0.703 0.752 
1.5 0.407 0.586 0.278 0.620 0.112 0.702 0.753 0.744 
2 4.464 0.570 0.332 0.602 0.254 0.632 0.220 0.648 
3 0.322 0.601 0.396 0.584 0.415 0.581 0.317 0.608 

 
 
ตารางที่ 3.8 แสดงคาคงที่สําหรับหาคาสัมประสิทธิ์ถายเทความรอนเมือ่จัดเรียงทอแบบทะแยงแถว 
 

        Sn/Do         
Sp/Do 1.25 1.5 2 3 

  C n C n C n C n 
0.60 - - - - - - 0.236 0.0636 
0.90 - - - - 0.495 0.571 0.445 0.581 
1.00 - - 0.552 0.558 - - - - 

1.125 - - - - 0.531 0.565 0.575 0.560 
1.25 0.575 0.556 0.561 0.554 0.576 0.556 0.579 0.562 
1.50 0.501 0.568 0.5 0.562 0.502 0.568 0.542 0.568 
2.00 0.448 0.572 0.462 0.568 0.535 0.556 0.498 0.570 
3.00 0.344 0.592 0.395 0.580 0.488 0.562 0.467 0.574 

 
สําหรับการเลอืกใชระยะหางระหวางทอในตารางที่ 3.7-3.8 นั้นจะกลาวถึงตอไปในหัวขอที่ 

3.6.6 เรื่องการจัดวางทอตอไป 
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3.6.6 การจัดวางทอ 

               Coordinate system 
 

(a) 
 

  
          Configuration 1           Configuration 2                   Configuration 3         Configuration 4 
 

 
(b) 

 
รูปที ่3.21 (a) แสดงระยะพกิัดของทอท่ีตาํแหนงตางๆตามคาพารามิเตอร  (b) แสดงรูปแบบการจดัทอ

ท่ีตําแหนงจุดศูนยกลางเชลลแบบตางๆ 

X ( )1
2
1

−P    ( )1
2
1

−P    ( )1
2
1

−P     ( )1
2
1

−P  

 

YU ( )1
2
3

−Q   ( )1
2
3

−Q   ( )23
6
3

−Q   ( )12
4
3

−Q  

 

YL ( )1
2
3

−Q   ( )1
2
3

−Q   ( )13
6
3

−Q   ( )12
4
3

−Q  
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 ในการออกแบบรีคูเพอเรเตอรโดยท่ัวไปนัน้ เมื่อคํานวณพื้นที่ถายเทความรอนและหาจํานวน
ทอที่ใชไดแลว จะตองจัดวางทอที่คํานวณไดลงในเชลลเพื่อหาขนาดของเชลลที่จะใชในการออกแบบ
ตอไป แตการจัดทอท่ีคํานวณไดนั้นเปนสิ่งที่ทําไดคอนขางลําบากและใชระยะเวลามากในการออกแบบ
ใหทอท้ังหมดอยูในเชลลท่ีมลีักษณะเปนทรงกระบอก (Cylinder) ดังนั้นในการออกแบบที่นยิมใชโดย
การหลกีเลี่ยงการใชเชลลรปูทรงกระบอกก็คือ การใชเชลลที่มลีักษณะเปนปริซึมสี่เหลี่ยม เนื่องจากออก 
แบบการวางทองายกวาและมีการสรางที่คอนขางงาย 
 
 แตความเปนจริงในการคํานวณคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนทีผ่านฟลมนอกทอและคา
ความดันสูญเสียในเชลลนั้นจะมีคาคลาดเคลื่อนไปจากทฤษฎีไปอยางมาก ดังนัน้ในสวนนี้จะเปนการ
จัดวางทอแบบทรงกระบอก (Cylinder) ตามมาตรฐานของ TEMA ซึ่งมีรายละเอียดแสดงดังตอไปนี ้
 

22
2

2
1 YXR +=⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −  (3.67)

 
 โดยที ่
  X  = ฟงกชันของ P 

  Y  = ฟงกชันของ Q 

  P = จํานวนทอ/แถว 

  Q = จํานวนแถว (โดยแถวที่หนึ่งคือแถวท่ียาวที่สุดท่ีตดิกับเสนผาศูนยกลางเชลล) 
  YU = Y ในสวนบนของครึ่งวงกลม 

           YL  = Y ในสวนลางของครึ่งวงกลม  
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(a) 

รูปท่ี 3.22 การจัดทอแบบ Triangular Pitch สําหรับ Header Sheets 
 
 

ตารางที่ 3.9 (a) สมบัติตางๆของการจัดทอเมื่อระยะหางระหวางทอมคีา 1 
 

รัศม ี พื้นท่ีวงกลม จํานวนทอทีอยูภายใน จํานวนทอ พื้นที่สูญเปลา (%)
4 50.2 55 62.7 12.3 
5 78.6 85 90.7 4.5 
6 113.1 121 130.8 7.5 
7 154 161 177.8 9.4 
8 201 211 232.3 9.2 
9 254 265 294.3 12 
10 314 337 363 7.2 
11 381 415 440 5.7 

 
 รูปที่ 3.9 (a) และ (b) แสดงการจัดทอแบบ Triangular Pitch สําหรับ Header Sheets โดยมี
รายละเอียดตามตารางที่ 3.9 (a) และ (b) ดังนี้ 
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(b) 
 

รูปที ่3.22 (ตอ) การจัดทอแบบ Triangular Pitch สําหรับ Header Sheets 
 
ตารางที่ 3.9 (b) สมบัติตางๆของการจัดทอเม่ือระยะหางระหวางทอมคีา 1 
 

รัศม ี พื้นท่ีวงกลม จํานวนทอทีอยูภายใน จํานวนทอ พื้นที่สูญเปลา (%)
1.5 7.1 7 8.18 14.40 
2.5 19.6 19 22.70 16.30 
3.5 38.5 37 44.50 16.90 
4.5 63.7 61 73.70 17.20 
5.5 92.5 91 110.00 17.30 
6.5 132.6 139 153.20 9.30 
7.5 177.0 187 204.30 8.50 
8.5 227.0 241 262.00 8.00 
9.5 284.0 301 323.60 7.00 
10.5 346.0 367 400.00 8.30 
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3.6.7 การนําความรอนกลับมาใชใหม (Heat Recovery) 
 
หลังจากที่คํานวณขนาดที่เหมาะสมที่สุดของรีคูเพอเรเตอรแบบเชลลและทอและทําการติดตั้ง

อุปกรณเขากับระบบแลว อากาศที่ไดรับความรอนจากรีคูเพอเรเตอรจะเขาไปใชในการเผาไหมใหมอีก
ครั้ง เราจะพิจารณาปริมาณความรอนที่ใชลดลงหลังจากการติดตั้งรีคูเพอเรเตอรนี้ โดยพลังงานที่เขาไป
ก็คือพลงังานความรอนที่ไดจากการอุนอากาศนั่นเอง 
  

( )iaoaapah TTCmQ ,,, −=  (3.74) 

 

จากสมการที่ 3.74 แสดงคาพลังงานความรอนที่เกิดขึ้นหลังจากการอุนอากาศแลวโดยที่ Qh 

คือ คาพลังงานความรอนท่ีเกิดจากการอุนอากาศ (kJ/hr.) 
 
สําหรับสมการที่ 3.75 ใชเพื่อหาคาปริมาณเชื้อเพลิงที่ประหยัดขึ้นหลังจากการติดตั้งรีคูเพอเร

เตอรแลว 
 

HHV
Qm h

sf

310×
=&  (3.75) 

เมื่อ 

 sfm&  = อัตราน้ํามันเชื้อเพลิงท่ีประหยัดได (L/hr.) 
 HHV = คาความรอนสูง (High Heating Value) ของน้ํามันเชื้อเพลิง (MJ/l) 
  
 

3.6.8 การคาํนวณคาใชจายตลอดอายุการใชงานของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน (Life 
Cycle Cost of Heat Exchanger) 
 
 การออกแบบหรือการสรางถือวาเปนสวนหนึ่งของงานวศิวกรรม แตเศรษฐศาสตรถือวาเปนกฎ 
เกณฑสําคัญท่ีจะนํามาใชในการตดัสินใจดานวิศวกรรม ดังนัน้ในการดําเนินการใดๆ จึงจําเปนตอง
พิจารณาถึงดานเศรษฐศาสตรเขาไปดวยเสมอ ท้ังนี้เพ่ือใหการลงทนุไดรับผลตอบแทนอยางเพยีงพอซึ่ง
โดยท่ัวไปแลวสภาพการทํางานที่เหมาะสมของอุปกรณใดจะหมายถึง สภาพการทํางานของอุปกรณที่
ใชตนทุนที่ต่ําที่สุดแลวไดรบัผลตอบแทนกลับมามากทีส่ดุ นั่นคือ การพิจารณาออกแบบใหคาใชจายทั้ง 
หมดตลอดอายุการใชงาน ( Life Cycle Cost ) ของอุปกรณมีคาต่ําที่สุดนั่นเอง 
 

คาใชจายตลอดอายุการใชงานของอุปกรณแลกเปลีย่นความรอน  ( Life Cycle Cost of Heat 

Exchanger) ประกอบไปดวย 
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LCC = CC + EC + MC (3.76) 

 
เมื่อ LCC = คาใชจายตลอดอายุการใชงานของอุปกรณแลกเปลีย่นความรอน 

 CC = คาใชจายเบื้องตน (Capital Cost) 

 EC = คาใชจายดานพลังงาน (Energy Cost ) 

MC = คาใชจายในการซอมบํารุงรักษา (Maintenance Cost) 
 
โดยท่ี CC = คาทอ Stainless Steel  + คาเหล็กแผน  Carbon Steel + คาพัดลม 

   (Blower) + คาแรง       

 MC = 5 % ของ CC             

 EC = กําลังงานในการขับพัดลม (kW)×ช่ัวโมงทํางาน (h)×ราคาไฟฟา  
(บาท/kW-h) 

กําลังงานในการขับพัดลม มคีา 
η
∆PV  (kW) 

 V = อัตราการไหลเชิงปริมาตร (
s

m3

) 

 ∆P = ความดันสญูเสียรวม (Pa) 
 η = ประสิทธิภาพของรีคูเพอเรเตอร 
  
 พิจารณาคาใชจายที่ประหยดัไดจากการติดตั้งรีคูเพอเรเตอร ตามสมการที่ 3.75 จากการหามวล
ของน้ํามันเชื้อเพลิง ดงันั้นคาใชจายทั้งหมดเกี่ยวกับรีคูเพอเรเตอรคือคาใชจายเกี่ยวกับอุปกรณและคาใช 
จายดานเชื้อเพลิงหลังจากติดตั้งอุปกรณแลว    
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3.7 วิธีวิเคราะหทางเศรษฐศาสตร 
 
 การประเมินศักยภาพในการปรับปรุงระบบ จะใชวิธีวิเคราะหทางเศรษฐศาสตรเปนตัวประเมิน
วามีศักยภาพมากนอยเพียงใด ซึ่งวิธีวิเคราะหไดแก ระยะเวลาคืนทุน (Pay-back period) และ
ผลตอบแทนการลงทุน (Internal rate of return) 
 

3.7.1 ระยะเวลาคืนทุน (Pay-back period, n) 
 

 คือเวลาที่ตองการเพื่อใหการลงทุนเริ่มตนไดรับการคืนทุนสามารถคํานวณไดจากสมการทั้ง
สองสมการที่จะกลาวคือสมการที่ 3.77 และ3.88 ดังตอไปนี้ 

 
( )

( ) 11
1

−+
+

= n

n

i
iiCRF  (3.77)

   
 เมื่อ CRF คือ Capital recovery factor (คาเงินที่ประหยัดได/ราคาอุปกรณ) 
 i คือ Annual rate of interest 

 n คือ Pay- back period 
 
โดยท่ี คาเงินที่ประหยัดได คือ ราคาที่ประหยัดไดเม่ือติดตั้งอุปกรณ-คาใชจายในการเดินอุปกรณ-คา
บํารุงรักษา 
 
หรีออาจหาคา Pay - Back period ไดโดยตรงจากสมการ 
 

CostYearlyBenefitYearly
CostFirstPeriodBackPay
−

=−  (3.78)

 
 

2.6.1 อัตราผลตอบแทนการลงทุน (Internal rate of return, IRR) 
  
 หมายถึงการคํานวณหาอัตราคิดลด (Discount rate) ที่มีผลทําใหมูลคาปจจุบันของเงินสดที่
ไดรับในอนาคต เทากับเงินลงทุนที่จายในปจจุบัน น่ันคือมูลคาปจจุบันของเงินสดรับเทากับมูลคา
ปจจุบันของเงินสดจาย โดยมีสูตรการคํานวณตามสมการที ่3.79 ดังนี้ 
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( ) ( ) ( ) ⎥
⎥
⎦

⎤

⎢
⎢
⎣

⎡
=

mSATIC
IRR+1

+.............+2IRR+1
+

IRR+1

111  (3.79)

  
As   = TIC × CRF (3.80) 

           
เมื่อ  TIC      คือ ราคาคาใชจายในการติดตั้งอุปกรณ 
  As       คือ คาเงินท่ีประหยัดได 
  m = อายุเตา 

IRR = อัตราผลตอบแทนการลงทุน 
 



บทที่ 4  
 

โปรแกรมคอมพิวเตอรสําหรับออกแบบรีคูเพอเรเตอร 
 

ขอมูลของรีคูเพอเรเตอรและสมการทางดานการถายเทความรอนที่กลาวถึงในบทที่ 3 ถูกนํามา
ประดิษฐขึ้นเปนโปรแกรมคอมพิวเตอรเพ่ือโปรแกรมดังกลาวถูกประดิษฐขึ้นโดยใชภาษาปาสคาล 
(Pascal) โดยโปรแกรมที่ประดิษฐขึ้นนี้มีช่ือวา HEATEX ซึ่งโปรแกรมคอมพิวเตอรดังกลาวสามารถ
ทํางานบนเครื่องคอมพิวเตอรสวนบุคคลได รายละเอียดของโปรแกรมดังกลาวไดถูกอธิบายโดยละเอยีด
ในหัวขอตางๆดังตอไปนี ้
 
4.1 ขั้นตอนการคํานวณ 

 
โปรแกรมคอมพิวเตอร HEATEX มีขั้นตอนการคํานวณภายในโปรแกรมคอมพิวเตอรน้ี ได

สรุปดวยแผนภูมิ (Flow Chart) ของการทํางานในรูปที่ 4.1 ซึ่งมีรายละเอียดและขั้นตอนการคํานวณ
ดังตอไปนี ้
  

ขั้นตอนที่ 1 เริ่มจากการอานไฟลขอมูลจากโรงงาน (Input File) ซึ่งประกอบไปดวยอุณหภูมิ
ของกาซเสีย อุณหภูมิของอากาศในโรงงาน อัตราการสิ้นเปลืองน้ํามันเชื้อเพลิง ปริมาณกาซคารบอน
มอนออกไซดและเปอรเซนตออกซิเจนที่วัดไดจากกาซเสียของโรงงาน 
  

ขั้นตอนที่ 2  ขอมูลของปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดและเปอรเซนตออกซิเจนที่อานได
จะนํามาใชดุลสมการเคมีเพ่ือหาคา Specific Heat Capacity at Constant Pressure (Cp) และอัตรา
การไหลเชิงมวลของกาซเสีย  
  

ขั้นตอนที่ 3 สมมุติคาอุณหภูมิของกาซเสียขาออกจากรีคูเพอเรเตอร (Tg,o) เริ่มตนโดยสูงกวา
อุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร10 K  
  

ขั้นตอนที่ 4 คํานวณคาผลตางอุณหภูมิเฉลี่ยเชิงล็อกการิธัม (LMTD) เมื่อทราบอุณหภูมิทั้ง 4คา 
คือ อุณหภูมิของกาซเสียขาเขาและออกจากรีคูเพอเรเตอร และอุณหภูมิของอากาศทั้งขาเขาและออกจาก 
รีคูเพอเรเตอร 
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ขั้นตอนที่ 5 สมมุติคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม (U0) เริ่มตนโดยใชคาประมาณตาม
การทดลองโดยเฉลี่ย  

 
ขั้นตอนที่ 6 สมมุติตัวแปรตางๆภายในเชลลท้ังหมดโดยมีรายละเอียดดังนี ้

- จํานวนเที่ยวของการไหล (Np) ในเชลลเริ่มตั้งแต 2 ถึง 6 เที่ยวการไหล  
- ความยาวของทอ (L0) เริ่มตั้งแต 1 ถึง 6 เมตร  
- ขนาดของทอภายในเชลล (Do) 
- ระยะหางระหวางทอแตละทอ (Sn) 

 
ขั้นตอนที่ 7 คํานวณพื้นที่ถายเทความรอนและคํานวณจํานวนทอภายในเชลล 
 
ขั้นตอนที่ 8 จัดทอที่คํานวณใหพอดีตามมาตรฐาน ถาจํานวนทอมีการเปลี่ยนแปลงใหกลับไป

ขั้นตอนที่ 5 เพื่อไปคํานวณคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม (U0) ใหมโดยตัวแปรในขั้นตอนที่ 
6 ยังคงเดิม 

  
ขั้นตอนท่ี 9 เมื่อไดขนาดทั้งเชลลและทอแลวทําการคํานวณคาสัมประสิทธิ์การถายเทความ

รอนภายในทอ (hi) และภายในเชลล (ho) 
 
ขั้นตอนที่ 10 ตรวจสอบคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม (U0) เมื่อทราบคาสมัประสทิธิ์

การถายเทความรอนภายในทอ (hi) และภายในเชลล (ho) วาผิดพลาดเกินที่กําหนดหรือไม ถาผิดพลาด
เกินใหกลับไปแทนคากลับในขั้นตอนที่ 5 ใหมอีกครั้ง จะเขาสูกระบวนการทําซ้ําในขั้นตอนที่ 5 ถึงขั้น
ตอนนี้จนกวา คาความผิดพลาดไมเกินจากที่กําหนดไว 

 
ขั้นตอนท่ี 10 คํานวณคาความดันสูญเสียทั้งภายในทอและภายในเชลลทั้งหมดแลวนําๆไป

พิจารณาขนาดของพัดลม จากนั้นคํานวณคาใชจายทั้งหมดในการออกแบบ (LCC) 
 
ขั้นตอนที่ 11 คํานวณการประหยัดน้ํามันเชื้อเพลิงที่ไดเพื่อนําไปรวมกับคาใชจายทั้งหมด 

(LCC) เพื่อใชในการคํานวณ TOTAL COST  
 
ขั้นตอนที่ 12 พิจารณา TOTAL COST ที่คํานวณไดวานอยกวาที่กําหนดไวหรือไม ถามากกวา

ใหกลับไปเปลี่ยนตัวแปรทุกตัวในขั้นตอนที่ 6 แลวเปรียบเทียบทุกขั้นตอนจนได TOTAL COST ที่
นอยท่ีสุด 
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ขั้นตอนที่ 13 เมื่อคํานวณ TOTAL COST ที่นอยที่สุด ณ อุณหภูมิของกาซเสียขาออกจากรีคู
เพอเรเตอร (Tg,o) เริ่มตนสูงกวาอุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร10 K ตามที่กําหนดในขั้นตอนที่ 
3 ใหกลับไปทําการเปลี่ยนอุณหภูมิ (Tg,o) ใหเพ่ิมขึ้นจนกระทั่งต่ํากวาอุณหภูมิ (Tg,i) 10 K ซึ่งจะเปรียบ 
เทียบคา TOTAL COST เมื่อปรับเปลี่ยนอุณหภูมิ (Tg,o) ทุกครั้งจนไดคา TOTAL COST ท่ีต่ําที่สุด 

 
ขั้นตอนที่ 14 แสดงผลลัพธในไฟลสงออกเพื่อนําไปออกแบบสรางรีคูเพอเรเตอรตอไป  
 

4.2 รายละเอียดของโปรแกรมคอมพิวเตอร 
  

รายละเอียดตางๆของโปรแกรม HEATEX ไดแสดงไวในภาคผนวก ค 
 
4.3 รายละเอียดของไฟลขอมูลนําเขา 
  

รายละเอียดของไฟลขอมูลนําเขาที่ใชกับโปรแกรม HEATEX ประกอบไปดวยขอมูลนําเขา
จํานวน 5 สวนยอยดังตอไปนี ้

 
สวนท่ี1 อุณหภูมิของกาซเสียท่ีวัดไดจากโรงงานโดยใชอุปกรณวัด Flue Gas Analysis ทํา

การวัดในหนวยเคลวิน (K)   
ตัวอยางเชน: ' ENTER FLUE GAS TEMPERATURE (K) '  
  ' 1000 ' 
 
สวนท่ี2 อุณหภูมิของอากาศในโรงงานเปนคาที่ใชเริ่มตนคํานวณอุณหภูมิขาเขารีคูเพอเรเตอร

ในหนวยเคลวิน (K)  
ตัวอยางเชน: ' ENTER AIR INPUT TEMPERATURE (K) ' 
  ' 300 ' 
 
สวนที่3 อัตราการสิ้นเปลืองน้ํามันเชื้อเพลิงท่ีใชอยูกอนทําการรีคูเพอเรเตอรหนวย Liters/Hr. 

ตัวอยางเชน: ' ENTER FLOW RATE FUEL (LITERS/HOUR) ' 
   ' 20 ' 
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เร่ิมการทํางาน

อานไฟลขอมูลจากโรงงาน

ดุลสมการเคมีเพื่อหาสมบัติของกาซเสีย

สมมุติคา  Tg,o = Ta,i +10

หาคา LMTD

หาพื้นที่ถายเทความรอนและคํานวณจํานวนทอ

จํานวนทอเทาเดิมหรือไม

จดัทอตามรูปแบบ

ไมใช

หาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอน hi, ho

ใช

สมมุติจํานวนเที่ยวของการไหล Np =2, ความยาว L0,
ขนาดทอ Do และระยะหางระหวางทอ Sn

A BC D

สมมุติคา  U = 10
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 TOTAL COST < TOTAL COST1

ไมใช

ใช

A B

แสดงผลการคํานวณ

Tg,o = Tg,i -10

C

ใช

ไมใช

จบการทํางาน

คํานวณคาความดันสูญเสีย,คา LCC

ใช

ไมใช
7101 −×<∆U

D

คํานวณ TOTAL COST

 
 

รูปที่ 4.1 แผนภูมิการทํางานของโปรแกรมคอมพิวเตอร HEATEX 
 

สวนท่ี4 ปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดที่วัดไดจากกาซเสียของโรงงานโดยใชอุปกรณวัด 
Flue Gas Analysis ทําการวัดในหนวย Part Per Million (PPM) 

ตัวอยางเชน: ' ENTER QUANTITY OF CO (PPM) ' 
  ' 300 ' 

 
สวนท่ี5 เปอรเซ็นตออกซิเจนที่วัดไดจากกาซเสียของโรงงานโดยใชอุปกรณวัด Flue Gas 

Analysis ในหนวยเปอรเซ็นต (%) ของปริมาณกาซเสียทั้งหมด 

ตัวอยางเชน: ' ENTER QUANTITY OF LEAK O2 (PERCENTAGE) ' 
   ' 3 ' 
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4.4 ลักษณะของไฟลผลลัพธ 
 ไฟลผลลัพธที่ไดจากโปรแกรมคอมพิวเตอร HEATEX ประกอบไปดวยผลมีลักษณะดังตอ 
ไปนี้ 
 สวนที่1 แสดงจํานวนเที่ยวการไหลของอากาศ (Np) ภายในเชลล  

ตัวอยางเชน: ' NP IS 4 '  
 
สวนที่3 แสดงจํานวนทอ (N) ที่ใชทั้งหมดภายในเชลล 
ตัวอยางเชน:  ' N IS 367 ' 
 
สวนที่3 แสดงความยาวของทอ (L) ท่ีใชในหนวยเมตร (m.) 
ตัวอยางเชน:  ' LENGTH IS 6 ' 
 
สวนที่4 แสดงอัตราสวนระยะหางระหวางทอ 

ตัวอยางเชน: ' SNRATIO IS 1.25 ' 
 
สวนที่5 แสดงขนาดเสนผาศูนยกลางภายนอกของทอ (Do) ที่ใชในหนวยเมตร (m.) 
ตัวอยางเชน:  ' OUTTUBESIZE IS 1.9050000000E-02 ' 
 
สวนที่6 แสดงขนาดเสนผาศูนยกลางภายในของทอ (Di) ที่ใชในหนวยเมตร (m.) 
 ตัวอยางเชน: ' INTUBESIZE IS 1.4830000000E-02 ' 
 
สวนที่7 แสดงรูปแบบการจัดทอท่ีตําแหนงจุดศูนยกลางเชลลแบบตางๆตามรูปที่ 3.21 (b)  

ตัวอยางเชน: ' CONFIG IS CONFIG 2'                     
 
สวนที่8 แสดงขนาดของทางออกและทางเขาเชลลในหนวยเมตร (m.) 
ตัวอยางเชน: ' CHANNEL IS 4.2914887500E-01'                      

 
สวนท่ี9 แสดงคาใชจายทั้งหมดในการออกแบบ (Life Cycle Cost, LCC) ตามสมการที ่

3.76 ในหนวยบาท (Baht) 
ตัวอยางเชน: ' LCC IS  2.4569385535E+04 ' 
 
สวนที่10 แสดงอุณหภูมิของกาซเสียขาออกจากรีคูเพอเรเตอร (Tg,o) ในหนวยเคลวิน (K) 
ตัวอยางเชน: ' FLUEOUTTEMPGUESS IS 4.6000000000E+02 ' 
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สวนท่ี11 แสดงคาใชจายในสวนนํ้ามันเชื้อเพลิงที่ประหยัดไดในหนวยบาท (Baht) ตามสม 

การที ่3.75 

ตัวอยางเชน: ' SAVEOILCOST IS  1.0047175514E+05 ' 
 
สวนท่ี12 แสดงคาใชจายในสวนน้ํามันเชื้อเพลิงหลังจากหักจากคาน้ํามันเชื้อเพลิงที่ใชอยูใน

หนวยบาท (Baht)  
ตัวอยางเชน: ' RESTOILCOST IS 1.6515282449E+06 ' 
 
สวนท่ี13 แสดงคาใชจายรวมทั้งหมดเมื่อรวมคาใชจายสวนน้ํามันเชื้อเพลิงหลังจากติดตั้ง

อุปกรณแลว ในหนวยบาท (Baht)  
ตัวอยางเชน:  ' TOTALCOST IS 1.6760976304E+06 ' 
 
สวนที่14 แสดงคาเรยโนลภายในทอ (Retube)  
ตัวอยางเชน: ' RENALDTUBE IS 2.9863185963E+02 ' 
 
สวนที่15 แสดงคาเรยโนลภายในเชลล (Reshell) 
ตัวอยางเชน:  ' RENALDSHELL IS 6.6983733899E+02 ' 
 
สวนที่16 แสดงคาความดันสูญเสียภายในทอ (Ptube) ในหนวยปาสคาล (Pa) 
ตัวอยางเชน: ' PINTUBE IS 2.6138719696E+01 ' 
 
สวนที่17 แสดงคาความดันสูญเสียภายในเชลล (Pshell) ในหนวยปาสคาล (Pa) 
ตัวอยางเชน: ' PINSHELL IS 2.1366850258E+01 ' 

 
 สวนที1่8 แสดงขนาดเสนผาศูนยกลางของเชลล (Ds) ในหนวยเมตร (m) 
 ตัวอยางเชน: ' SHELLSIZE IS 0.51357361058E-01 ' 
  

สวนที1่9 แสดงคา Pay-Back Period ของอุปกรณ ในหนวยป (Year) 
 ตัวอยางเชน: ' PAYBACK IS 0.3401686454-01 ' 
 
 

  
 
 



 

บทที่ 5 
 

การวิเคราะหและตรวจสอบความถูกตองของโปรแกรม 
 

ในบทนี้เราจะนําโปรแกรมคอมพิวเตอรที่พัฒนาขึ้นมาวิเคราะหผลการทํางานและทําการตรวจ 
สอบความถูกตอง โดยนําโปรแกรมคอมพิวเตอรไปคํานวณขนาดที่เหมาะสมที่สุดของรีคูเพอเรเตอร 
แลวนําผลลัพธที่ไดมาเปรียบเทียบโดยจะแบงการเปรียบเทียบเปนสองสวนคือ การเปรียบเทียบผลลัพธ
สําหรับไฟลขอมูลนําเขาที่แตกตางกัน และการเปรียบเทียบผลลัพธเมื่อเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของกาซ
เสียขาเขารีคูเพอเรเตอร 
 
5.1 การวิเคราะหผลสําหรับไฟลขอมูลนําเขาท่ีแตกตางกัน 
  

การตรวจสอบการทํางานของโปรแกรมคอมพิวเตอรท่ีไดออกแบบโดยวิเคราะหคาใชจายรวม
ท้ังหมด (Total Cost) เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงไฟลขอมูลนําเขาที่สามารถวัดไดจากโรงงานในกรณี
ตางๆ โดยคาขอมูลที่ตองการทราบจากโรงงานนั้นจะมี 5 สวนคือ 
 
 1) การเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร (Tg,i) 

2) การเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (Ta,i)  

3) การเปลี่ยนแปลงอัตราการสิ้นเปลืองน้ํามันเชื้อเพลิงกอนติดตั้ง (FUEL USEbefore) 

4) การเปลี่ยนแปลงปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดในกาซเสีย (CO) 
5) การเปลี่ยนแปลงปริมาณกาซออกซิเจนในกาซเสีย (O2) 
 
5.1.1 การเปลีย่นแปลงอุณหภูมิของกาซเสยีขาเขารีคูเพอเรเตอร 
          

         ขอมูลที่ใชในการออกแบบรีคูเพอเรเตอรนั้นมีหลายขอมูล ซึ่งขอมูลที่สําคัญมากสวนหนึ่งที่แตละ
โรงงานจะมีคาท่ีแตกตางกันก็คือ อุณหภูมิของกาซเสียท่ีออกจากปลองไอเสียซึ่งใชเปนอุณหภูมิขาเขารี
คูเพอเรเตอร (Tg,i) ดังนั้นในสวนนี้จะแสดงการคํานวณคาใชจายรวมทั้งหมด (Total Cost) ทีโ่ปรแกรม
คํานวณได โดยทําการเปลี่ยนอุณหภูมิในสวนนี้ 3 คา คือ  1000 K, 1200 K, 1300 K เมื่อคาขอมูลนํา 
เขาทั้ง 4 สวนที่เหลือเปนคาคงที่ ดังนี้   
 

-     อุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (Ta,i)    = 300 K  

- อัตราการสิ้นเปลืองน้ํามันเชื้อเพลิงกอนติดตั้ง (Fuel Usebefore)   = 20 L/h 
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- ปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดในกาซเสีย (CO)   = 300 ppm 

- ปริมาณกาซออกซิเจนในกาซเสีย (O2)     = 4 % 
 
พิจารณาตารางที่ 5.1-5.3 ในสวนท่ี 1 นั้นเปนการปรับเปลี่ยนขนาดของเสนผาศูนยกลางภายนอก (Do) 
ทอดังนี ้

- เสนผาศูนยกลางภายนอก = 
4
3 นิ้ว  (0.01905 เมตร) 

- เสนผาศูนยกลางภายนอก = 1  นิ้ว  (0.02540 เมตร) 
- เสนผาศูนยกลางภายนอก = 

4
11 น้ิว (0.03175 เมตร) 

- เสนผาศูนยกลางภายนอก = 
2
11 น้ิว (0.03810 เมตร) 

- เสนผาศูนยกลางภายนอก = 2  นิ้ว   (0.05080 เมตร) 
- เสนผาศูนยกลางภายนอก = 

2
12 น้ิว (0.06350 เมตร) 

- เสนผาศูนยกลางภายนอก = 3นิ้ว    (0.07620 เมตร) 
- เสนผาศูนยกลางภายนอก = 4นิ้ว    (0.10160 เมตร) 
  

ขณะที่ตวัแปรตางๆทั้งหมดเปนคาคงที่ดังนี ้
- ความยาวทอ (Length)   = 3 เมตร 

- จํานวนเที่ยวของการไหล (Np) = 6 เท่ียว 

- อัตราสวนระยะหางระหวางทอ (Sn) = 1.25 
 

เมื่อพิจารณาตารางที่ 5.1-5.3 ในสวนท่ี 1 น้ันจะพบวาโปรแกรมจะคํานวณคาใชจายรวมทั้ง 
หมด (Total Cost) ในแนวทางเดียวกันคือ จะเลือกขนาดเสนผาศูนยกลางภายนอกทอที่มีขนาดเล็กวา 
เนื่องจากราคาทอจะเพิ่มขึ้นอยางเห็นไดชัดเม่ือเพิ่มขนาดของทอที่ใช 
  
 สําหรับในสวนท่ี 2 ในตารางที่ 5.1-5.3 นั้น เปนการปรับเปลี่ยนอัตราสวนระยะหางระหวาง
ทอ (Sn) ซ่ึงถาอัตราสวนระหวางทอมีคามากจะทําใหการจัดวางทอในเชลลน้ันมีระยะหางมากตามไป
ดวย ซึ่งถาระยะหางที่มากทําใหการถายเทความรอนมีคาสูง แตการเพิ่มระยะหางระหวางทอน้ีจะทําให
เชลลมีขนาดใหญตามขึ้นดวยซึ่งจะมีผลตอคาใชจายของ Carbon Steel ที่ใชในการสรางรีคูเพอเรเตอร
ท่ีสูงตามมาซึ่งการปรับเปลี่ยนอัตราสวนระยะหางระหวางทอ (Sn) มีดังนี ้
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- อัตราสวนระยะหางระหวางทอ  = 1.25  

- อัตราสวนระยะหางระหวางทอ  = 1.5 

- อัตราสวนระยะหางระหวางทอ  = 2.0 

- อัตราสวนระยะหางระหวางทอ  = 3.0 
 
ขณะที่ตวัแปรตางๆทั้งหมดเปนคาคงที่ดังนี ้

- ความยาวทอ (Length,L)   = 3 เมตร 

- จํานวนเที่ยวของการไหล (Np) = 6 เท่ียว 

- เสนผาศูนยกลางภายนอก (Do) = 
4
3 น้ิว  (0.01905 เมตร) 

 
โปรแกรมจะคํานวณคาใชจายรวมทั้งหมด (Total Cost) โดยเลือกใชอัตราสวนระยะหางระหวางทอที่
นอยมากกวาเนื่องจากการเพิ่มขึ้นของการถายเทความรอนมีผลนอยกวาราคาของ Carbon Steel ท่ีเพิ่ม 
ขึ้น 

 ในสวนที่ 3 ของตารางที่ 5.1-5.3 เปรียบเทียบจํานวนเที่ยวของการไหล (Np) โดยมีการไหลใน
เชลล ตั้งแต 2 เท่ียว จนถึง 6 เที่ยว ซึ่งถาจํานวนการไหลในเชลลยิ่งมากก็จะยิ่งรับความรอนที่ไดจากทอ
มากขึ้นเทาน้ัน โดยท่ีตัวแปรตางๆท้ังหมดเปนคาคงที่ดังนี ้
 

- ความยาวทอ (Length,L)   = 3 เมตร 

- จํานวนเที่ยวของการไหล (Np) = 6 เท่ียว 

- อัตราสวนระยะหางระหวางทอ (Sn) = 1.25 
 
จากตารางจะเห็นไดชัดเจนวาโปรแกรมมีการคํานวณการไหลชนิด 6 เที่ยว เนื่องจากผลตอการเพิ่มขึ้น
ของความรอนมีคามากกวาราคาที่เพิ่มขึ้นจากการเพิ่มจํานวนของแผนกั้น (Baffle) เมื่อจํานวนเที่ยวของ
การไหลมีคามากขึ้น 
 
 สําหรับสวนสุดทายในสวนที่ 4 นั้นจะทําการเปลี่ยนแปลงคาความยาว (Length,L) เปน 1, 1.2, 

1.5, 2.0, 3.0 เมตร ตามลําดับ เนื่องจากทอสแตนเลสที่ขายตามทองตลาดมีความยาวสูงสุดคือ 6 เมตร
และเพื่อเปนการแบงทอโดยที่ไมใหมีเศษเหลือคือ ตองแบงทอ 6 เมตรใหเปน 2 ทอน, 3 ทอนเรื่อยไป
ตามลําดับ ซึ่งจะทําใหความยาวเปนไปตามที่กลาวไวดานบนตามลําดับ โปรแกรมจะคํานวณเมื่อคาคงที่
อ่ืนๆเปนดังนี ้
 

 



 79

- จํานวนเที่ยวของการไหล (Np) = 6 เท่ียว 

- อัตราสวนระยะหางระหวางทอ (Sn) = 1.25 

- เสนผาศูนยกลางภายนอก (Do) = 
4
3 น้ิว  (0.01905 เมตร) 

 
เมื่อเปรียบเทียบพื้นที่ถายเทความรอนของรีคูเพอเรเตอรแลว ทอที่ยาวนั้นจะใชจํานวนทอในเชลลใน
การถายเทความรอนนอยกวา ทอท่ีสั้นแตใชจํานวนทอมากขึ้น ดังนั้นเมื่อ พิจารณาตารางในสวนนี้จะ
พบวาคาที่เหมาะสมที่สุดจะเลือกทอที่มีความยาวที่ยาวที่สุดคือ 3 เมตร 
  
 เมื่อพิจารณาถึงการเปลี่ยนอุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร (Tg,i) ทั้ง 3ตาราง คือ ตา 
รางท่ี 5.1-5.3 จะพบวาถาปรับอุณหภูมิใหสูงขึ้นจะทําใหการใชจํานวนวนทอถายเทความรอน (Ntube) 
มีจํานวนมากขึ้นดวยซึ่งจะทําใหคาใชจายรวมทั้งหมดมีคามากขึ้นตามลําดับ 
 

5.1.2 การเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (Ta,i) 
 

 สําหรับตารางที่ 5.4-5.6 เปนการใชโปรแกรมในการคํานวณเมื่อทําการเปลี่ยนไฟลขอมูลนํา 
เขาของอุณหภูมิอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร(Ta,i)โดยที่อุณหภูมินี้เปนอุณหภูมิที่วัดไดในอากาศทั่วไปใน
สวนที่จะทําการติดตั้งรีคูเพอเรเตอรของโรงงาน ดังนั้นในสวนนี้จะทําการเปรียบเทียบคา Ta,i ท้ังหมด 3
คา คือ 250 K, 300 K และ 350 K โดยมีไฟลขอมูลนําเขาอ่ืนๆที่วัดไดจากโรงงานที่ใชสมมตุเิปนคาคง 
ท่ี ดังนี ้
 

-     อุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร (Tg,i)    =1300 K  

- อัตราการสิ้นเปลืองน้ํามันเชื้อเพลิงกอนติดตั้ง (Fuel Usebefore)   =20 L/h 

- ปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดในกาซเสีย (CO)   =300 ppm 

- ปริมาณกาซออกซิเจนในกาซเสีย (O2)     =4% 
 
ขอมูลที่ไดจากการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (Ta,i)ใหมีคาสูงขึ้นตาม

ตารางที่ 5.4-5.6 นั้นจะเห็นไดวาคาใชจายรวมทั้งหมดไมไดมีลักษณะที่ลดลงตามที่ควรจะได สาเหตุ
จากคาอุณหภูมิของกาซเสียขาออกรีคูเพอเรเตอรนั้นมีคาไมเทากัน ซึ่งจะอธิบายละเอียดในหัวขอที่ 5.2

ตอไป 
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5.1.3 การเปลี่ยนแปลงอัตราการสิ้นเปลืองน้ํามันเชื้อเพลิงกอนติดตั้ง (FUEL USEbefore) 
 
ในการใชงานทั่วไปนั้นโรงงานแตละโรงงานจะมีอัตราการใชพลังงานเชื้อเพลิงที่แตกตางกัน  

ดังนั้นในสวนนี้จะพิจารณาการเปลี่ยนแปลงอัตราการใชนํ้ามันเชื้อเพลิง (นํ้ามันเตา C) ในแบบตางๆ 3
แบบคืออัตราการใช 20 ลิตร/ช่ัวโมง, 25 ลิตร/ช่ัวโมงและ30 ลิตร/ช่ัวโมง ดังแสดงในตารางที่ 5.7-5.9

โดยท่ีขอมูลนําเขาสมมุติใหเปนคาคงท่ีเพื่อทําการเปรียบเทียบดังนี ้
 

-     อุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร (Tg,i)    =1300 K 

-     อุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (Ta,i)    =300 K  

- ปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดในกาซเสีย (CO)   =300 ppm 

- ปริมาณกาซออกซิเจนในกาซเสีย (O2)     =4% 
 
สําหรับการเปลี่ยนอัตราการใชน้ํามันเชื้อเพลิงใหสูงขึ้นนั้นแนวโนมการเพิ่มจํานวนทอเปนไป

ตามทฤษฎีคือเมื่อ มีการใชปริมาณน้ํามันเชื้อเพลิงมากทําใหมีคาพลังงานความรอนที่สูง ทําใหขนาดของ
รีคูเพอเรเตอรมีขนาดใหญตามขึ้นไปดวย 

 
5.1.4 การเปลี่ยนแปลงปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดในกาซเสีย (CO) 
 
ไฟลขอมูลนําเขาที่จะทําการเปรียบเทียบอีกตัวอยางหน่ึงก็ปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซด

ในที่วัดไดในกาซเสีย (CO)เมื่อตรวจวัดที่ปลองกาซเสียในโรงงานโดยใช Flue Gas Analysis เปน
อุปกรณในการตรวจวัด สําหรับสวนนี้ปริมาณ CO ท่ีทําการเปรียบเทียบในหนวย Part per million 

(PPM.) มี 3 คาคือ 300 ppm, 400 ppm และ1000 ppmดังแสดงในตารางที่ 5.10-5.12และมีคาคงที่
ของขอมูลนําเขาดังตอไปนี ้

 
-     อุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร (Tg,i)    =1300 K 

-     อุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (Ta,i)    =300 K  

- อัตราการสิ้นเปลืองน้ํามันเชื้อเพลิงกอนติดตั้ง (Fuel Usebefore)   =20 L/h 

- ปริมาณกาซออกซิเจนในกาซเสีย (O2)     =4% 
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5.1.5 การเปลี่ยนแปลงปริมาณกาซออกซิเจนในกาซเสีย (O2) 
 
ในสวนสุดทายที่จะทําการเปรียบเทียบขอมูลนําเขานี้คือปริมาณกาซออกซิเจน (O2) ที่รั่ว 

(Leak) เขามาหลังจากผานหองเผาไหม (Combustion Chamber) แลว โดยวัดไดจาก Flue Gas 

Analysis เชนเดียวกับกาซคารบอนมอนออกไซด (CO) โดยมีหนวยเปนเปอรเซ็นตโดยปริมาตรเม่ือ
เทียบกับปริมาณกาซเสียท่ีออกมาทั้งหมด โดยพิจารณาตารางที่ 5.13-5.15จะเปรียบเทียบปริมาณกาซ
ออกซิเจน (O2) ที่วัดได 3 คาคือ 2%, 3% และ4% ตามลําดับและมีคาคงที่ของขอมูลนําเขาดังนี้ 

 
-     อุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร (Tg,i)    =1300 K 

-     อุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (Ta,i)    =300 K  

- อัตราการสิ้นเปลืองน้ํามันเชื้อเพลิงกอนติดตั้ง (Fuel Usebefore)   =20 L/h 

- ปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดในกาซเสีย (CO)   =300 ppm 
 

จากการเปรียบเทียบคาใชจายรวมทั้งหมดโดยการปรับเปลี่ยนไฟลขอมูลนําเขาที่วัดไดจากโรง 
งานคือ Tg,i , Ta,i , Fuel Usebefore , CO และ O2 และปรับเปลี่ยนตัวแปรในการสรางรีคูเพอเรเตอร ซึ่ง 
ไดแก ความยาวของทอ, จํานวนเที่ยวการไหล, อัตราสวนระยะหางระหวางทอและขนาดเสนผาศูนย 
กลางภายนอกทอ นั้นแนวโนมของโปรแกรมในการเลือกใชคาตัวแปรเปนไปในทิศทางเดียวกันไมวา
จะทําการเปลี่ยนขอมูลนําเขาตางๆคือ ความยาวของทอจะเลือกทอที่ยาวที่สุดเพื่อเพ่ิมพื้นที่ถายเทความ
รอน และมีจํานวนเที่ยวของการไหลที่มากที่สุดเพราะจะเกิดการถายเทความรอนท่ีสูงทีสุ่ด สาํหรบัอตัรา 
สวนระหวางทอนั้นจะเลือกทอที่คอนขางชิดเพื่อเปนการประหยัด Carbon Steel ที่ใชสรางเชลลและมี
การถายเทความรอนที่ดีกวาการวางทอหางกันถึงแมวาจะเกิดความดันสูญเสียภายในเชลลสูงขึ้นก็ตาม 
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ตารางที่ 5.1 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนําเขา Tg,i=1000 K , Ta,i=300 K , FUEL USEbefore=20 L/h ,  

         CO=300 ppm , O2=4% 
 

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 7.00 1.25 0.01905 1121548.10 
3.00 6.00 19.00 1.25 0.02540 1125576.98 
3.00 6.00 12.00 1.25 0.03175 1130318.44 
3.00 6.00 8.00 1.25 0.03810 1134878.78 
3.00 6.00 4.00 1.25 0.05080 1142641.54 
3.00 6.00 3.00 1.25 0.06350 1143748.27 
3.00 6.00 2.00 1.25 0.07620 1145844.55 
3.00 6.00 1.00 1.25 0.10160 1150043.41 

      

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 7.00 1.25 0.01905 1121548.10 
3.00 6.00 7.00 1.50 0.01905 1121550.44 
3.00 6.00 7.00 2.00 0.01905 1121556.65 
3.00 6.00 7.00 3.00 0.01905 1121575.20 

      

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 2.00 27.00 1.25 0.01905 1123267.57 
3.00 3.00 7.00 1.25 0.01905 1122858.96 
3.00 4.00 7.00 1.25 0.01905 1121547.04 
3.00 5.00 7.00 1.25 0.01905 1121547.57 
3.00 6.00 7.00 1.25 0.01905 1121548.10 

      

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
1.00 6.00 547.00 1.25 0.01905 1135524.22 
1.20 6.00 550.00 1.25 0.01905 1133344.81 
1.50 6.00 426.00 1.25 0.01905 1131301.57 
2.00 6.00 324.00 1.25 0.01905 1128702.57 
3.00 6.00 7.00 1.25 0.01905 1121548.10 
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ตารางที่ 5.2 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนําเขา Tg,i=1200 K , Ta,i=300 K , FUEL USEbefore=20 L/h , 

             CO=300 ppm , O2=4% 
 

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 219.00 1.25 0.01905 1110980.39 
3.00 6.00 211.00 1.25 0.02540 1118528.31 
3.00 6.00 12.00 1.25 0.03175 1123519.55 
3.00 6.00 8.00 1.25 0.03810 1126516.81 
3.00 6.00 4.00 1.25 0.05080 1135729.60 
3.00 6.00 3.00 1.25 0.06350 1135694.68 
3.00 6.00 2.00 1.25 0.07620 1139670.50 
3.00 6.00 1.00 1.25 0.10160 1144489.88 

      

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 219.00 1.25 0.01905 1110980.39 
3.00 6.00 235.00 1.50 0.01905 1111045.84 
3.00 6.00 219.00 2.00 0.01905 1111160.20 
3.00 6.00 219.00 3.00 0.01905 1111533.48 

      

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 2.00   1.50 0.01905   
3.00 3.00 230.00 1.25 0.01905 1111885.36 
3.00 4.00 225.00 1.25 0.01905 1111469.45 
3.00 5.00 235.00 1.25 0.01905 1110976.62 
3.00 6.00 219.00 1.25 0.01905 1110980.39 

      

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
1.00 6.00 547.00 1.25 0.01905 1123563.35 
1.20 6.00 522.00 1.25 0.01905 1120799.59 
1.50 6.00 534.00 1.25 0.01905 1117950.29 
2.00 6.00 372.00 1.25 0.01905 1114898.67 
3.00 6.00 219.00 1.25 0.01905 1110980.39 
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ตารางที่ 5.3 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนําเขา Tg,i=1300 K , Ta,i=300 K , FUEL USEbefore=20 L/h ,  

         CO=300 ppm , O2=4% 
 

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104043.22 
3.00 6.00 219.00 1.25 0.02540 1111771.48 
3.00 6.00 10.00 1.25 0.03175 1120597.40 
3.00 6.00 8.00 1.25 0.03810 1123716.14 
3.00 6.00 4.00 1.25 0.05080 1131516.52 
3.00 6.00 3.00 1.25 0.06350 1133494.68 
3.00 6.00 2.00 1.25 0.07620 1136312.67 
3.00 6.00 1.00 1.25 0.10160 1141916.76 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104043.22 
3.00 6.00 258.00 1.50 0.01905 1104226.44 
3.00 6.00 258.00 2.00 0.01905 1104378.52 
3.00 6.00 241.00 3.00 0.01905 1104644.33 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 2.00 241.00 1.50 0.01905 1106664.32 
3.00 3.00 225.00 1.25 0.01905 1105276.77 
3.00 4.00 264.00 1.25 0.01905 1104651.74 
3.00 5.00 230.00 1.25 0.01905 1104414.24 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104043.22 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

1.00 6.00 540.00 1.25 0.01905 1117897.00 
1.20 6.00 559.00 1.25 0.01905 1114326.32 
1.50 6.00 528.00 1.25 0.01905 1111423.05 
2.00 6.00 367.00 1.25 0.01905 1108387.77 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104043.22 
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ตารางที่ 5.4 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนําเขา Tg,i=1300 K , Ta,i=250 K , FUEL USEbefore=20 L/h ,  

         CO=300 ppm , O2=4% 
 

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 262.00 1.25 0.01905 1099021.03 
3.00 6.00 225.00 1.25 0.02540 1107138.83 
3.00 6.00 188.00 1.25 0.03175 1117171.77 
3.00 6.00 8.00 1.25 0.03810 1120507.69 
3.00 6.00 4.00 1.25 0.05080 1129481.10 
3.00 6.00 3.00 1.25 0.06350 1131481.60 
3.00 6.00 2.00 1.25 0.07620 1135324.83 
3.00 6.00 1.00 1.25 0.10160 1139995.80 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 6.00 262.00 1.25 0.01905 1099021.03 
3.00 6.00 264.00 1.50 0.01905 1099256.41 
3.00 6.00 246.00 2.00 0.01905 1099232.65 
3.00 6.00 246.00 3.00 0.01905 1099651.59 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 2.00 230.00 1.25 0.01905 1101691.34 
3.00 3.00 230.00 1.25 0.01905 1100350.60 
3.00 4.00 253.00 1.25 0.01905 1099600.26 
3.00 5.00 264.00 1.25 0.01905 1099177.96 
3.00 6.00 262.00 1.25 0.01905 1099021.03 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

1.00 6.00 540.00 1.25 0.01905 1114277.84 
1.20 6.00 559.00 1.25 0.01905 1110540.85 
1.50 6.00 514.00 1.25 0.01905 1106877.80 
2.00 6.00 397.00 1.25 0.01905 1103450.08 
3.00 6.00 262.00 1.25 0.01905 1099021.03 
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ตารางที่ 5.5 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนําเขา Tg,i=1300 K , Ta,i=300 K , FUEL USEbefore=20 L/h ,  

         CO=300 ppm , O2=4% 
 

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 246.00 1.25 0.01905 1693348.46 
3.00 6.00 225.00 1.25 0.02540 1701554.97 
3.00 6.00 13.00 1.25 0.03175 1708104.47 
3.00 6.00 10.00 1.25 0.03810 1712539.82 
3.00 6.00 7.00 1.25 0.05080 1721228.14 
3.00 6.00 4.00 1.25 0.06350 1722299.59 
3.00 6.00 3.00 1.25 0.07620 1726426.23 
3.00 6.00 2.00 1.25 0.10160 1730493.33 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 6.00 246.00 1.25 0.01905 1693348.46 
3.00 6.00 270.00 1.50 0.01905 1693594.90 
3.00 6.00 246.00 2.00 0.01905 1693550.41 
3.00 6.00 246.00 3.00 0.01905 1693969.35 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 2.00 230.00 1.25 0.01905 1695621.96 
3.00 3.00 258.00 1.25 0.01905 1694333.83 
3.00 4.00 274.00 1.25 0.01905 1693844.32 
3.00 5.00 270.00 1.25 0.01905 1693516.36 
3.00 6.00 246.00 1.25 0.01905 1693348.46 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

1.00 6.00 550.00 1.25 0.01905 1707688.52 
1.20 6.00 559.00 1.25 0.01905 1704260.76 
1.50 6.00 540.00 1.25 0.01905 1701086.78 
2.00 6.00 382.00 1.25 0.01905 1697869.79 
3.00 6.00 246.00 1.25 0.01905 1693348.46 
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ตารางที่ 5.6 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนําเขา Tg,i=1300 K , Ta,i=350 K , FUEL USEbefore=20 L/h ,  

         CO=300 ppm , O2=4% 
 

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 253.00 1.25 0.01905 1109046.70 
3.00 6.00 213.00 1.25 0.02540 1116316.61 
3.00 6.00 10.00 1.25 0.03175 1122742.87 
3.00 6.00 8.00 1.25 0.03810 1125823.10 
3.00 6.00 4.00 1.25 0.05080 1133529.61 
3.00 6.00 3.00 1.25 0.06350 1135486.15 
3.00 6.00 2.00 1.25 0.07620 1138272.96 
3.00 6.00 1.00 1.25 0.10160 1142870.16 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 6.00 253.00 1.25 0.01905 1109046.70 
3.00 6.00 225.00 1.50 0.01905 1109278.18 
3.00 6.00 254.00 2.00 0.01905 1109346.36 
3.00 6.00 253.00 3.00 0.01905 1109673.10 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 2.00 217.00 1.25 0.01905 1111032.72 
3.00 3.00 219.00 1.25 0.01905 1109947.03 
3.00 4.00 230.00 1.25 0.01905 1109627.86 
3.00 5.00 225.00 1.25 0.01905 1109211.64 
3.00 6.00 253.00 1.25 0.01905 1109046.70 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

1.00 6.00 540.00 1.25 0.01905 1121438.93 
1.20 6.00 540.00 1.25 0.01905 1118581.92 
1.50 6.00 514.00 1.25 0.01905 1115921.14 
2.00 6.00 379.00 1.25 0.01905 1112954.16 
3.00 6.00 253.00 1.25 0.01905 1109046.70 
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ตารางที่ 5.7 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนําเขา Tg,i=1000 K , Ta,i=300 K , FUEL USEbefore=20 L/h ,  

         CO=300 ppm , O2=2% 
 

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 211.00 1.25 0.01905 1129820.36 
3.00 6.00 139.00 1.25 0.02540 1135084.46 
3.00 6.00 7.00 1.25 0.03175 1140207.57 
3.00 6.00 7.00 1.25 0.03810 1142414.12 
3.00 6.00 4.00 1.25 0.05080 1146083.81 
3.00 6.00 3.00 1.25 0.06350 1148953.44 
3.00 6.00 2.00 1.25 0.07620 1150690.27 
3.00 6.00 1.00 1.25 0.10160 1151410.78 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 6.00 211.00 1.25 0.01905 1129820.36 
3.00 6.00 168.00 1.50 0.01905 1129954.42 
3.00 6.00 168.00 2.00 0.01905 1130055.74 
3.00 6.00 178.00 3.00 0.01905 1129990.65 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 2.00 168.00 1.25 0.01905 1131115.07 
3.00 3.00 188.00 1.25 0.01905 1130349.42 
3.00 4.00 168.00 1.25 0.01905 1129893.05 
3.00 5.00 168.00 1.25 0.01905 1129904.03 
3.00 6.00 211.00 1.25 0.01905 1129820.36 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

1.00 6.00 526.00 1.25 0.01905 1138000.36 
1.00 6.00 526.00 1.25 0.01905 1138000.36 
1.50 6.00 361.00 1.25 0.01905 1134773.57 
2.00 6.00 276.00 1.25 0.01905 1132583.41 
3.00 6.00 211.00 1.25 0.01905 1129820.36 
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ตารางที่ 5.8 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนําเขา Tg,i=1000 K , Ta,i=300 K , FUEL USEbefore =25 L/h ,  

         CO=300 ppm , O2=2% 
 

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 206.00 1.25 0.01905 1411546.74 
3.00 6.00 187.00 1.25 0.02540 1418243.26 
3.00 6.00 12.00 1.25 0.03175 1425209.10 
3.00 6.00 8.00 1.25 0.03810 1426126.75 
3.00 6.00 4.00 1.25 0.05080 1434327.35 
3.00 6.00 3.00 1.25 0.06350 1435492.94 
3.00 6.00 2.00 1.25 0.07620 1437704.31 
3.00 6.00 1.00 1.25 0.10160 1442123.15 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 6.00 206.00 1.25 0.01905 1411546.74 
3.00 6.00 225.00 1.50 0.01905 1411666.53 
3.00 6.00 206.00 2.00 0.01905 1411719.41 
3.00 6.00 241.00 3.00 0.01905 1412009.03 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 2.00 211.00 1.25 0.01905 1413477.50 
3.00 3.00 235.00 1.25 0.01905 1412431.61 
3.00 4.00 211.00 1.25 0.01905 1411950.21 
3.00 5.00 225.00 1.25 0.01905 1411599.98 
3.00 6.00 206.00 1.25 0.01905 1411546.74 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

1.00 6.00 528.00 1.25 0.01905 1422593.42 
1.20 6.00 540.00 1.25 0.01905 1420184.49 
1.50 6.00 450.00 1.25 0.01905 1417909.82 
2.00 6.00 372.00 1.25 0.01905 1415227.06 
3.00 6.00 206.00 1.25 0.01905 1411546.74 
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ตารางที่ 5.9 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนําเขา Tg,i=1000 K , Ta,i=300 K , FUEL USEbefore =30 L/h ,  

         CO=300 ppm , O2=2% 
 

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 246.00 1.25 0.01905 1693348.46 
3.00 6.00 225.00 1.25 0.02540 1701554.97 
3.00 6.00 13.00 1.25 0.03175 1708104.47 
3.00 6.00 10.00 1.25 0.03810 1712539.82 
3.00 6.00 7.00 1.25 0.05080 1721228.14 
3.00 6.00 4.00 1.25 0.06350 1722299.59 
3.00 6.00 3.00 1.25 0.07620 1726426.23 
3.00 6.00 2.00 1.25 0.10160 1730493.33 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 6.00 246.00 1.25 0.01905 1693348.46 
3.00 6.00 270.00 1.50 0.01905 1693594.90 
3.00 6.00 246.00 2.00 0.01905 1693550.41 
3.00 6.00 246.00 3.00 0.01905 1693969.35 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 2.00 230.00 1.25 0.01905 1695621.96 
3.00 3.00 258.00 1.25 0.01905 1694333.83 
3.00 4.00 274.00 1.25 0.01905 1693844.32 
3.00 5.00 270.00 1.25 0.01905 1693516.36 
3.00 6.00 246.00 1.25 0.01905 1693348.46 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

1.00 6.00 550.00 1.25 0.01905 1707688.52 
1.20 6.00 559.00 1.25 0.01905 1704260.76 
1.50 6.00 540.00 1.25 0.01905 1701086.78 
2.00 6.00 382.00 1.25 0.01905 1697869.79 
3.00 6.00 246.00 1.25 0.01905 1693348.46 
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ตารางที่ 5.10 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนาํเขา Tg,i=1300 K , Ta,i=300 K , FUEL USEbefore =20 L/h ,  

         CO=300 ppm , O2=4% 
 

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104043.22 
3.00 6.00 219.00 1.25 0.02540 1111771.48 
3.00 6.00 10.00 1.25 0.03175 1120597.40 
3.00 6.00 8.00 1.25 0.03810 1123716.14 
3.00 6.00 4.00 1.25 0.05080 1131516.52 
3.00 6.00 3.00 1.25 0.06350 1133494.68 
3.00 6.00 2.00 1.25 0.07620 1136312.67 
3.00 6.00 1.00 1.25 0.10160 1141916.76 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104043.22 
3.00 6.00 258.00 1.50 0.01905 1104226.44 
3.00 6.00 258.00 2.00 0.01905 1104378.52 
3.00 6.00 241.00 3.00 0.01905 1104644.33 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 2.00 241.00 1.50 0.01905 1106664.32 
3.00 3.00 225.00 1.25 0.01905 1105276.77 
3.00 4.00 264.00 1.25 0.01905 1104651.74 
3.00 5.00 230.00 1.25 0.01905 1104414.24 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104043.22 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

1.00 6.00 540.00 1.25 0.01905 1117897.00 
1.20 6.00 559.00 1.25 0.01905 1114326.32 
1.50 6.00 528.00 1.25 0.01905 1111423.05 
2.00 6.00 367.00 1.25 0.01905 1108387.77 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104043.22 
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ตารางที่ 5.11 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนาํเขา Tg,i=1300 K , Ta,i=300 K , FUEL USEbefore =20 L/h ,  

         CO=400 ppm , O2=4% 
 

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104054.85 
3.00 6.00 219.00 1.25 0.02540 1111782.55 
3.00 6.00 10.00 1.25 0.03175 1120604.83 
3.00 6.00 8.00 1.25 0.03810 1123723.15 
3.00 6.00 4.00 1.25 0.05080 1131522.43 
3.00 6.00 3.00 1.25 0.06350 1133500.31 
3.00 6.00 2.00 1.25 0.07620 1136317.88 
3.00 6.00 1.00 1.25 0.10160 1141921.15 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104054.85 
3.00 6.00 258.00 1.50 0.01905 1104238.22 
3.00 6.00 258.00 2.00 0.01905 1104390.30 
3.00 6.00 241.00 3.00 0.01905 1104655.97 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 2.00 254.00 1.25 0.01905 1106446.41 
3.00 3.00 225.00 1.25 0.01905 1105288.13 
3.00 4.00 264.00 1.25 0.01905 1104663.52 
3.00 5.00 230.00 1.25 0.01905 1104425.74 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104054.85 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

1.00 6.00 540.00 1.25 0.01905 1117906.52 
1.20 6.00 559.00 1.25 0.01905 1114336.69 
1.50 6.00 528.00 1.25 0.01905 1111434.12 
2.00 6.00 367.00 1.25 0.01905 1108398.98 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104054.85 
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ตารางที่ 5.12 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนาํเขา Tg,i=1300 K , Ta,i=300 K , FUEL USEbefore =20 L/h ,  

         CO=1000 ppm , O2=4% 
 

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104124.74 
3.00 6.00 219.00 1.25 0.02540 1111849.04 
3.00 6.00 10.00 1.25 0.03175 1120649.45 
3.00 6.00 8.00 1.25 0.03810 1123765.27 
3.00 6.00 4.00 1.25 0.05080 1131557.89 
3.00 6.00 3.00 1.25 0.06350 1133534.12 
3.00 6.00 2.00 1.25 0.07620 1136349.19 
3.00 6.00 1.00 1.25 0.10160 1141947.49 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104124.74 
3.00 6.00 258.00 1.50 0.01905 1104308.96 
3.00 6.00 241.00 2.00 0.01905 1104320.23 
3.00 6.00 241.00 3.00 0.01905 1104725.85 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 2.00 254.00 1.25 0.01905 1106515.44 
3.00 3.00 254.00 1.25 0.01905 1105199.41 
3.00 4.00 264.00 1.25 0.01905 1104734.25 
3.00 5.00 276.00 1.25 0.01905 1104429.57 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104124.74 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

1.00 6.00 540.00 1.25 0.01905 1117963.72 
1.20 6.00 559.00 1.25 0.01905 1114398.94 
1.50 6.00 526.00 1.25 0.01905 1111414.56 
2.00 6.00 367.00 1.25 0.01905 1108466.32 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104124.74 

 

 



 94

94  

ตารางที่ 5.13 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนาํเขา Tg,i=1300 K , Ta,i=300 K , FUEL USEbefore =20 L/h ,  

         CO=300 ppm , O2=2% 
 

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 208.00 1.25 0.01905 1111367.94 
3.00 6.00 174.00 1.25 0.02540 1117648.87 
3.00 6.00 141.00 1.25 0.03175 1125323.73 
3.00 6.00 114.00 1.25 0.03810 1130515.04 
3.00 6.00 104.00 1.25 0.05080 1138144.78 
3.00 6.00 2.00 1.25 0.06350 1141917.92 
3.00 6.00 2.00 1.25 0.07620 1146095.08 
3.00 6.00 1.00 1.25 0.10160 1145877.60 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 6.00 208.00 1.25 0.01905 1111367.94 
3.00 6.00 211.00 1.50 0.01905 1111676.00 
3.00 6.00 208.00 2.00 0.01905 1111541.97 
3.00 6.00 208.00 3.00 0.01905 1111903.33 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 2.00 168.00 1.25 0.01905 1113625.24 
3.00 3.00 206.00 1.25 0.01905 1112325.44 
3.00 4.00 199.00 1.25 0.01905 1111733.57 
3.00 5.00 211.00 1.25 0.01905 1111612.79 
3.00 6.00 208.00 1.25 0.01905 1111367.94 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

1.00 6.00 540.00 1.25 0.01905 1121465.57 
1.20 6.00 547.00 1.25 0.01905 1119325.62 
1.50 6.00 472.00 1.25 0.01905 1117374.39 
2.00 6.00 329.00 1.25 0.01905 1114729.49 
3.00 6.00 208.00 1.25 0.01905 1111367.94 
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ตารางที่ 5.14 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนาํเขา Tg,i=1300 K , Ta,i=300 K , FUEL USEbefore =20 L/h ,  

         CO=300 ppm , O2=3% 
 

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 230.00 1.25 0.01905 1108089.07 
3.00 6.00 206.00 1.25 0.02540 1115057.62 
3.00 6.00 151.00 1.25 0.03175 1123529.32 
3.00 6.00 136.00 1.25 0.03810 1129106.59 
3.00 6.00 4.00 1.25 0.05080 1135109.68 
3.00 6.00 3.00 1.25 0.06350 1139631.08 
3.00 6.00 2.00 1.25 0.07620 1141257.30 
3.00 6.00 1.00 1.25 0.10160 1141926.39 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 6.00 230.00 1.25 0.01905 1108089.07 
3.00 6.00 217.00 1.50 0.01905 1108268.42 
3.00 6.00 230.00 2.00 0.01905 1108278.35 
3.00 6.00 230.00 3.00 0.01905 1108671.14 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 2.00 213.00 1.25 0.01905 1110287.61 
3.00 3.00 213.00 1.25 0.01905 1109071.79 
3.00 4.00 208.00 1.25 0.01905 1108655.32 
2.00 6.00 324.00 1.25 0.01905 1111872.15 
3.00 6.00 230.00 1.25 0.01905 1108089.07 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

1.00 6.00 550.00 1.25 0.01905 1119718.14 
1.20 6.00 547.00 1.25 0.01905 1116993.29 
1.50 6.00 468.00 1.25 0.01905 1114693.62 
3.00 6.00 230.00 1.25 0.01905 1108089.07 
3.00 6.00 230.00 1.25 0.01905 1108089.07 

 

 



 96

96  

ตารางที่ 5.15 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนาํเขา Tg,i=1300 K , Ta,i=300 K , FUEL USEbefore =20 L/h ,  

         CO=300 ppm , O2=4% 
 

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104043.22 
3.00 6.00 219.00 1.25 0.02540 1111771.48 
3.00 6.00 10.00 1.25 0.03175 1120597.40 
3.00 6.00 8.00 1.25 0.03810 1123716.14 
3.00 6.00 4.00 1.25 0.05080 1131516.52 
3.00 6.00 3.00 1.25 0.06350 1133494.68 
3.00 6.00 2.00 1.25 0.07620 1136312.67 
3.00 6.00 1.00 1.25 0.10160 1141916.76 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104043.22 
3.00 6.00 258.00 1.50 0.01905 1104226.44 
3.00 6.00 258.00 2.00 0.01905 1104378.52 
3.00 6.00 241.00 3.00 0.01905 1104644.33 

      
LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 

3.00 2.00 241.00 1.50 0.01905 1106664.32 
3.00 3.00 225.00 1.25 0.01905 1105276.77 
3.00 4.00 264.00 1.25 0.01905 1104651.74 
3.00 5.00 230.00 1.25 0.01905 1104414.24 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104043.22 

      

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
1.00 6.00 540.00 1.25 0.01905 1117897.00 
1.20 6.00 559.00 1.25 0.01905 1114326.32 
1.50 6.00 528.00 1.25 0.01905 1111423.05 
2.00 6.00 367.00 1.25 0.01905 1108387.77 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104043.22 
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5.2 การวิเคราะหผลเมื่อเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร 
  
 ตัวแปรตัวสุดทายที่เปนตัวแปรสําคัญในการเปลี่ยนแปลงคาใชจายรวมทั้งหมดคือ อุณหภูมิของ
กาซเสียขาออกรีคูเพอเรเตอร (Tg,o)ซึ่งเปนตัวแปรแรกที่เราไมทราบคา ซึ่งตัวแปรนี้ใชในการหาคา
อุณหภูมิของอากาศขาออกรีคูเพอเรเตอร (Ta,o)โดยวิธีสมดุลคาพลังงานหลังจากนั้นจะใชในการหาคา 
LMTD ตอไป  
 
 ดงนั้นในสวนท่ีจะกลาวถึงตอไปนี้จะทําการเปรียบเทียบอุณหภูมิของกาซเสียขาออกรีคูเพอเร
เตอร (Tg,o)โดยการปรับเปลี่ยนคาโดยจะมีอุณหภูมิระหวางอุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร 
(Ta,i) และอุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร (Tg,i)โดยจะแสดงผลการปรับเปลี่ยนอุณหภูมิขาเขา
รีคูเพอเรเตอร 3 แบบคือ 1000K, 900Kและ800K  และมีคาไฟลขอมูลนําเขาที่กําหนดใหเปนคาคงที่
ดังนี ้
 

-      อัตราการใชน้ํามันเชื้อเพลิงกอนติดตั้งรีคูเพอเรเตอร (Fuel usebefore) =1000 K 

-      อุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (Ta,i)    =300 K  

- ปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดในกาซเสีย (CO)   =300 ppm 

- ปริมาณกาซออกซิเจนในกาซเสีย (O2)     =7% 
 

และมีรายละเอียดการทํางานของโปรแกรมดังนี้ 
  

สวนที ่1 อุณหภูมิขาเขารีคูเพอเรเตอร 1000K 
  

จากตารางที่ 5.16 กําหนดใหโปรแกรมเปลี่ยนอุณหภูมิของกาซเสียขาออกรีคูเพอเรเตอร (Tg,o) 
350 K ถึง 630 K ทุกๆ 10 K โดยตารางจะแสดง ความยาวของทอ (Length,L), จํานวนเที่ยวของการ
ไหล (N),     จํานวนทอ (Ntube), คาใชจายตลอดอายุการใชงาน (Life Cycle Cost,LCC) อัตราการใช
นํ้ามันเชื้อเพลิงหลังจากติดตั้งรีคูเพอเรเตอรแลว (Fuel Useafter) และคาใชจายรวมทั้งหมด (Total 

Cost) โดยตัวแปรที่ไมทราบคาท้ังหมดของรีคูเพอเรเตอรทั้งหมดคือ ความยาวทอ (Length,L),จํานวน
เที่ยวของการไหล (Np), อัตราสวนระยะหางระหวางทอ (Sn) และขนาดเสนผาศูนยกลางภายนอก (Do) 
มีการคํานวณการเปลี่ยนแปลงตัวแปรของทุกตัวเพ่ือหาขนาดที่เหมาะสมที่สุดเม่ือกําหนดอุณหภูมิของ
กาซเสียขาออกรีคูเพอเรเตอร (Tg,o)ในแตละอุณหภูมิ  
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 คา Total Cost นั้นมีคาเทากับผลรวมของ LCC กับและคา Fuel Useafter ซึ่งเมื่อพิจารณารูปที่ 
5.1 ซ่ึงแสดงคาขอมูลของตารางที่ 5.16 นั้นจะพบวา เสนที่แสดงคา LCC น้ันมีลักษณะเปนรูปโคงแต
อาจจะสังเกตไมชัดเจนเนื่องจากความแตกตางของคาอัตราการใชนํ้ามันเชื้อเพลิง (Fuel Useafter) มีคา
คอนขางสูง ดังนั้นรูปที่ 5.2 จะแสดงเฉพาะความสัมพันธของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของกาซเสียขา
ออกรีคูเพอเรเตอร (Tg,o) และคา Total Cost โดยเปลี่ยนอุณหภูมิทุกๆ 10 Kจะพิจารณาชวงอุณหภูมิ
ตั้งแต 500-680K  ซึ่งกราฟมีลักษณะโคงเปนกราฟหงาย โดยท่ีจุดต่ําสุดมีคา 560K และเปนจดุทีแ่สดง
คา Total Cost ที่ต่ําท่ีสุดดวย ดังนั้นจุดดังกลาวนี้จึงเปนจุดที่เหมาะสมที่สุดในการออกแบบรีคูเพอเร
เตอร โดยท่ีมีรายละเอียดของรีคูเพอเรเตอรท่ีเหมาะสมที่สุดดังนี้คือ 
 

- 'NP IS 5'    
- 'N IS 126' 
- 'LENGTH IS 3' 
- 'SNRATIO IS 1.25' 
- 'OUTTUBESIZE IS 2.5400000000E-02' 
- 'INTUBESIZE IS 1.9860000000E-02' 
- 'CONFIG IS CONFIG 2' 
- 'CHANNEL IS 4.0957500000E-1' 
- 'LCC IS  1.1619853451E+05' 
- 'FLUEOUTTEMPGUESS IS 7.1000000000E+02' 
- 'SAVEOILCOST IS  4.5740848768+05' 
- 'RESTOILCOST IS 1.2945915123E+06' 
- 'TOTALCOST IS 1.360789151E+06' 
- 'RENALDTUBE IS 3.7347798349E+03' 
- 'RENALDSHELL IS 2.2003564627E+03' 
- 'PINTUBE IS 5.8773683563E+02' 
- 'PINSHELL IS 4.17714240880E+02' 
- 'SHELLSIZE IS 0.42367361058E-01' 
- 'OUTAIRTEMP IS 5.7000000000E+02' 
- 'PAYBACK IS 3.5368433672E-01' 
 

 
สวนที ่2 อุณหภูมิขาเขารีคูเพอเรเตอร 900K 
 
จะพิจารณาเชนเดียวกับสวนที่ 1 คือตารางที่ 5.18 จะแสดงการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของกาซ

เสียขาออกรีคูเพอเรเตอร (Tg,o) ทุกๆ 10 K โดยที่ไฟลขอมูลนําเขามีคา เชนเดียวกับสวนท่ี 1 โดยจะ
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สังเกตไดวาลักษณะขอมูลที่คํานวณไดตามรูปท่ี 5.3 น้ันมีลักษณะเชนเดียวกับรูปที่ 5.1 และถาพิจารณา
เฉพาะคาใชจายรวมทั้งหมดดังรูปที่ 5.3 นั้น ลักษณะของกราฟแสดงแนวโนมเชนเดยีวกบัรปูที ่5.2 โดย
จะวิเคราะหในชวงอุณหภูมิของกาซเสียขาออกรีคูเพอเรเตอร (Tg,o) ตั้งแต 450-630 K จะพบวาจุดที่ต่ํา
ท่ีสุดของกราฟเมื่อคํานวณทีละ 10 K ก็คือจุดที่อุณหภูมิของกาซเสียขาออกรีคูเพอเรเตอร (Tg,o)มีคา 
460 K โดยที่มีรายละเอียดของรีคูเพอเรเตอรที่เหมาะสมที่สุดดังนี้คือ 

 
- 'NP IS 5'    
- 'N IS 114' 
- 'LENGTH IS 3' 
- 'SNRATIO IS 1.25' 
- 'OUTTUBESIZE IS 2.5400000000E-02' 
- 'INTUBESIZE IS 1.9860000000E-02' 
- 'CONFIG IS CONFIG 3' 
- 'CHANNEL IS 5.00000000E-1' 
- 'LCC IS  6.7843351645E+04' 
- 'FLUEOUTTEMPGUESS IS 6.3000000000E+02' 
- 'SAVEOILCOST IS  4.0342887846E+05' 
- 'RESTOILCOST IS 1.3485711215E+06' 
- 'TOTALCOST IS 1.414248E+06' 
- 'RENALDTUBE IS 4.3938765256E+03' 
- 'RENALDSHELL IS 5.8357473676+03' 
- 'PINTUBE IS 7.042766318E+02' 
- 'PINSHELL IS 9.7881154974E+02' 
- 'SHELLSIZE IS 0.51357361058E-01' 
- 'OUTAIRTEMP IS 5.5000000000E+02' 
- 'PAYBACK IS 3.8860273829E-01' 
 

 
สวนที่ 3 อุณหภูมิขาเขารีคูเพอเรเตอร 900K 
 
ในสวนสุดทายนี้ทําการเปรียบเทียบเชนเดียวกับสวนที่ 1 และ 2 คือไฟลนําเขามีขอมูลเดียวกัน

แตจะพิจารณาอุณหภูมิขาเขารีคูเพอเรเตอร 800K โดยโปรแกรมจะคํานวณขอมูลขอรีคูเพอเรเตอรที่
อุณหภูมิของกาซเสียขาออกรีคูเพอเรเตอร (Tg,o) ในชวง 450-630 K และมีคาอุณหภูมิท่ีเหมาะสมนี้ที่  
490 K ตามตารางที่ 5.18 และรูปที่ 5.5 และ 5.6 พรอมรายละเอียดดังตอไปนี้ 
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- 'NP IS 6'    
- 'N IS 110' 
- 'LENGTH IS 3' 
- 'SNRATIO IS 1.25' 
- 'OUTTUBESIZE IS 2.5400000000E-02' 
- 'INTUBESIZE IS 1.9860000000E-02' 
- 'CONFIG IS CONFIG 2' 
- 'CHANNEL IS 5.00000000E-1' 
- 'LCC IS  6.656676824+04' 
- 'FLUEOUTTEMPGUESS IS 5.500000000E+02' 
- 'SAVEOILCOST IS  3.5791730972E+05' 
- 'RESTOILCOST IS 1.3940822E+06' 
- 'TOTALCOST IS 2.2058269110E+06' 
- 'RENALDTUBE IS 2.8577695535E+02' 
- 'RENALDSHELL IS 1. 4051210509E+03' 
- 'PINTUBE IS 4.184942292E+02' 
- 'PINSHELL IS 2.7512454741E+02' 
- 'SHELLSIZE IS 0.51357361058E-01' 
- 'OUTAIRTEMP IS 5.3000000000E+02' 
- 'PAYBACK IS 4.985176427E-01' 
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ตารางที่ 5.16 แสดงคาใชจายรวมทั้งหมดเมื่ออัตราการใชน้ํามันเชื้อเพลิงกอนตดิตั้งรคีูเพอเรเตอรมคีา 30 ลิตรตอชั่วโมงและคํานวณ Tg,o ทุกๆ 10 K 
                
 

FLUETEMP INAIRTEMP GASOUTTEMPGUESS OUTAIRTEMP LCC  FUEL SAFE FUEL USE SUMCOST  
(K) (K) (K)   (BAHT) (BAHT/YEAR) (BAHT/YEAR) (BAHT) 

1000 300 650.00 462      250,328.00     531,055.00  1,220,994.00   1,421,322.00 
    660.00 459      226,288.00     518,496.00  1,233,503.00   1,409,791.00 
    670.00 455      204,615.00     506,086.00  1,245,913.00   1,400,528.00 
    680.00 451      174,317.00     493,773.00  1,258,226.00   1,382,543.00 
    690.00 447      152,212.00     481,557.00  1,270,442.00   1,372,654.00 
    700.00 444      135,938.00     469,436.00  1,282,563.00    1,368,501.00 
    710.00 440      116,198.00     457,408.00  1,294,591.00   1,360,789.00 
    720.00 436      116,178.00     445,472.00  1,306,528.00   1,372,706.00 
    730.00 433      108,531.00     433,625.00  1,318,374.00   1,376,905.00 
    740.00 429      107,996.00     421,867.00  1,330,132.00   1,388,128.00 
    750.00 425      107,699.00     410,196.00  1,341,803.00   1,399,502.00 
    760.00 418      107,693.00     398,611.00  1,353,388.00   1,411,081.00 
    770.00 418      106,896.00     387,110.00  1,364,889.00   1,421,785.00 
    780.00 415      106,892.00     375,692.00  1,376,307.00   1,433,199.00 
    790.00 411      106,889.00     364,355.00  1,387,644.00   1,444,533.00 
    800.00 408      106,885.00     353,098.00  1,398,901.00   1,455,786.00 
    810.00 404      106,885.00     341,919.00  1,410,080.00   1,466,965.00 
    820.00 401      106,828.00     330,818.00  1,421,181.00   1,478,009.00 
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ตารางที่ 5.17 แสดงคาใชจายรวมทั้งหมดเมื่ออัตราการใชน้ํามันเชื้อเพลิงกอนตดิตั้งรคีูเพอเรเตอรมคีา 30 ลิตรตอชั่วโมงและคํานวณ Tg,o ทุกๆ 10 K 

FLUETEMP INAIRTEMP GASOUTTEMPGUESS OUTAIRTEMP LCC  FUEL SAFE FUEL USE SUMCOST  
(K) (K) (K)   (BAHT) (BAHT/YEAR) (BAHT/YEAR) (BAHT) 

900 300 560.00 451           218,748          493,309       1,258,694        1,477,442 
    570.00 447           183,094          480,134       1,271,865        1,454,959 
    580.00 443           162,702          467,077       1,284,922        1,447,624 
    590.00 439           144,785          454,131       1,297,868        1,442,653 
    600.00 435           124,806          441,295       1,310,704        1,435,510 
    610.00 431           100,993          428,567       1,323,432        1,424,425 
    620.00 427            79,770           415,945       1,336,054        1,415,824 
    630.00 423            65,677           403,428       1,348,571        1,414,248 
    640.00 420            60,101           391,015       1,360,984        1,421,085 
    650.00 416            58,233           378,702       1,373,297        1,431,530 
    660.00 412            57,705           366,489       1,385,510        1,443,215 
    670.00 408            57,700           354,375       1,397,624        1,455,324 
    680.00 404            56,896           342,357       1,409,642        1,466,538 
    690.00 401            56,892           330,433       1,421,566        1,478,458 
    700.00 397            56,888           318,603       1,433,396        1,490,284 
    710.00 394            56,885           306,865       1,445,134        1,502,019 
    720.00 390            56,885           295,216       1,456,783        1,513,668 
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ตารางที่ 5.18 แสดงคาใชจายรวมทั้งหมดเมื่ออัตราการใชน้ํามันเชื้อเพลิงกอนตดิตั้งรคีูเพอเรเตอรมคีา 30 ลิตรตอชั่วโมงและคํานวณ Tg,o ทุกๆ 10 K 
 

FLUETEMP INAIRTEMP GASOUTTEMPGUESS OUTAIRTEMP LCC  FUEL SAFE FUEL USE SUMCOST  
(K) (K) (K)   (BAHT) (BAHT/YEAR) (BAHT/YEAR) (BAHT) 

800 300 500.00 430           198,916          424,850       1,327,149        1,526,065 
    510.00 426           178,740          411,219       1,340,781        1,519,521 
    520.00 421           136,229          397,711       1,354,288        1,490,517 
    530.00 417           109,007          384,326       1,367,673        1,476,680 
    540.00 413            81,651           371,062       1,380,937        1,462,588 
    550.00 409            67,843           357,917       1,394,082        1,461,925 
    560.00 405            60,526           344,889       1,407,110        1,467,636 
    570.00 401            58,531           331,976       1,420,023        1,478,554 
    580.00 397            57,996           319,176       1,432,823        1,490,819 
    590.00 393            57,699           306,488       1,445,511        1,503,210 
    600.00 390            48,409           293,910       1,458,089        1,506,498 
    610.00 386            56,892           281,439       1,470,560        1,527,452 
    620.00 382            56,888           269,075       1,482,924        1,539,812 
    630.00 378            56,885           256,816       1,495,183        1,552,068 
    640.00 375            56,822           244,659       1,507,340        1,564,162 
    650.00 371            56,281           232,603       1,519,396        1,575,677 
    660.00 367            55,830           220,647       1,531,352        1,587,182 
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ตารางที่ 5.16 แสดงคาใชจายรวมทั้งหมดเมื่ออัตราการใชน้ํามันเชื้อเพลิงกอนตดิตั้งรคีูเพอเรเตอรมคีา 30 ลิตรตอชั่วโมงและคํานวณ Tg,o ทุกๆ 10 K 
                
 

FLUETEMP INAIRTEMP GASOUTTEMPGUESS OUTAIRTEMP LCC  FUEL SAFE FUEL USE SUMCOST  
(K) (K) (K)   (BAHT) (BAHT/YEAR) (BAHT/YEAR) (BAHT) 

1000 300 500.00 462      250,328.00     531,055.00  1,220,994.00   1,421,322.00 
    510.00 459      226,288.00     518,496.00  1,233,503.00   1,409,791.00 
    520.00 455      204,615.00     506,086.00  1,245,913.00   1,400,528.00 
    530.00 451      174,317.00     493,773.00  1,258,226.00   1,382,543.00 
    540.00 447      152,212.00     481,557.00  1,270,442.00   1,372,654.00 
    550.00 444      135,938.00     469,436.00  1,282,563.00   1,368,501.00 
    560.00 440      116,198.00     457,408.00  1,294,591.00   1,360,789.00 
    570.00 436      116,178.00     445,472.00  1,306,528.00   1,372,706.00 
    580.00 433      108,531.00     433,625.00  1,318,374.00    1,376,905.00 
    590.00 429      107,996.00     421,867.00  1,330,132.00   1,388,128.00 
    600.00 425      107,699.00     410,196.00  1,341,803.00   1,399,502.00 
    610.00 418      107,693.00     398,611.00  1,353,388.00   1,411,081.00 
    620.00 418      106,896.00     387,110.00  1,364,889.00   1,421,785.00 
    630.00 415      106,892.00     375,692.00  1,376,307.00   1,433,199.00 
    640.00 411      106,889.00     364,355.00  1,387,644.00   1,444,533.00 
    650.00 408      106,885.00     353,098.00  1,398,901.00   1,455,786.00 
    660.00 404      106,885.00     341,919.00  1,410,080.00   1,466,965.00 
    670.00 401      106,828.00     330,818.00  1,421,181.00   1,478,009.00 
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ตารางที่ 5.17 แสดงคาใชจายรวมทั้งหมดเมื่ออัตราการใชน้ํามันเชื้อเพลิงกอนตดิตั้งรคีูเพอเรเตอรมคีา 30 ลิตรตอชั่วโมงและคํานวณ Tg,o ทุกๆ 10 K 

FLUETEMP INAIRTEMP GASOUTTEMPGUESS OUTAIRTEMP LCC  FUEL SAFE FUEL USE SUMCOST  
(K) (K) (K)   (BAHT) (BAHT/YEAR) (BAHT/YEAR) (BAHT) 

900 300 460.00 451           218,748          493,309       1,258,694        1,477,442 
    470.00 447           183,094          480,134       1,271,865        1,454,959 
    480.00 443           162,702          467,077       1,284,922        1,447,624 
    490.00 439           144,785          454,131       1,297,868        1,442,653 
    500.00 435           124,806          441,295       1,310,704        1,435,510 
    510.00 431           100,993          428,567       1,323,432        1,424,425 
    520.00 427            79,770           415,945       1,336,054        1,415,824 
    530.00 423            65,677           403,428       1,348,571        1,414,248 
    540.00 420            60,101           391,015       1,360,984        1,421,085 
    550.00 416            58,233           378,702       1,373,297        1,431,530 
    560.00 412            57,705           366,489       1,385,510        1,443,215 
    570.00 408            57,700           354,375       1,397,624        1,455,324 
    580.00 404            56,896           342,357       1,409,642        1,466,538 
    590.00 401            56,892           330,433       1,421,566        1,478,458 
    600.00 397            56,888           318,603       1,433,396        1,490,284 
    610.00 394            56,885           306,865       1,445,134        1,502,019 
    620.00 390            56,885           295,216       1,456,783        1,513,668 
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ตารางที่ 5.18 แสดงคาใชจายรวมทั้งหมดเมื่ออัตราการใชน้ํามันเชื้อเพลิงกอนตดิตั้งรคีูเพอเรเตอรมคีา 30 ลิตรตอชั่วโมงและคํานวณ Tg,o ทุกๆ 10 K 
 

FLUETEMP INAIRTEMP GASOUTTEMPGUESS OUTAIRTEMP LCC  FUEL SAFE FUEL USE SUMCOST  
(K) (K) (K)   (BAHT) (BAHT/YEAR) (BAHT/YEAR) (BAHT) 

800 300 440.00 430           198,916          424,850       1,327,149        1,526,065 
    450.00 426           178,740          411,219       1,340,781        1,519,521 
    460.00 421           136,229          397,711       1,354,288        1,490,517 
    470.00 417           109,007          384,326       1,367,673        1,476,680 
    480.00 413            81,651           371,062       1,380,937        1,462,588 
    490.00 409            67,843           357,917       1,394,082        1,461,925 
    500.00 405            60,526           344,889       1,407,110        1,467,636 
    510.00 401            58,531           331,976       1,420,023        1,478,554 
    520.00 397            57,996           319,176       1,432,823        1,490,819 
    530.00 393            57,699           306,488       1,445,511        1,503,210 
    540.00 390            48,409           293,910       1,458,089        1,506,498 
    550.00 386            56,892           281,439       1,470,560        1,527,452 
    560.00 382            56,888           269,075       1,482,924        1,539,812 
    570.00 378            56,885           256,816       1,495,183        1,552,068 
    580.00 375            56,822           244,659       1,507,340        1,564,162 
    590.00 371            56,281           232,603       1,519,396        1,575,677 
    600.00 367            55,830           220,647       1,531,352        1,587,182 
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รูปที่ 5.1 แสดงความสัมพันธระหวางการเปลี่ยนแปลงอณุหภูมิขาออกของแกสเสีย (Gas Out 

Temperature, Tg,o) กับคาใชจายตลอดอายุการใชงาน (Life Cycle Cost, LCC), คาใชจายสวน
เชื้อเพลิง (Fuel Cost) และคาใชจายรวมทั้งหมด (Total Cost) เมื่อขอมูลนําเขา Tg,i=1000 K , 

Ta,i=300 K , FUEL USEbefore=30 L/h  ,CO=300 ppm และ O2=7% 

รูปท่ี 5.2 แสดงความสัมพันธระหวางการเปลี่ยนแปลงอณุหภูมิขาออกของแกสเสีย (Gas Out 

  Temperature, Tg,o) ทุกๆ 10 K กับคาใชจายรวมทั้งหมด (Total Cost) เมื่อขอมูลนําเขา 
Tg,i=1000 K ,  Ta,i=300 K , FUEL USEbefore=30 L/h  ,CO=300 ppm และ O2=7% 
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รูปท่ี 5.4 แสดงความสัมพันธระหวางการเปลี่ยนแปลงอณุหภูมิขาออกของแกสเสีย (Gas Out 

  Temperature, Tg,o) ทุกๆ 10 K กับคาใชจายรวมทั้งหมด (Total Cost) เมื่อขอมูลนาํเขา 
Tg,i=1300 K ,  Ta,i=300 K , FUEL USE=30 L/h  ,CO=300 ppm และ O2=4% 

รูปที่ 5.3 แสดงความสัมพันธระหวางการเปลี่ยนแปลงอณุหภูมิขาออกของแกสเสีย (Gas Out 

Temperature, Tg,o) กับคาใชจายตลอดอายุการใชงาน (Life Cycle Cost, LCC), คาใชจายสวน
เชื้อเพลิง (Fuel Cost) และคาใชจายรวมทั้งหมด (Total Cost) เมื่อขอมูลนําเขา Tg,i=900 K , 

Ta,i=300 K , FUEL USEbefore=30 L/h  ,CO=300 ppm และ O2=7% 
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รูปที่ 5.5 แสดงความสัมพันธระหวางการเปลี่ยนแปลงอณุหภูมิขาออกของแกสเสีย (Gas Out 

Temperature, Tg,o) กับคาใชจายตลอดอายุการใชงาน (Life Cycle Cost, LCC), คาใชจายสวน
เชื้อเพลิง (Fuel Cost) และคาใชจายรวมทัง้หมด (Total Cost) เมื่อขอมูลนําเขา Tg,i=800 K , 

Ta,i=300 K , FUEL USE=30 L/h  ,CO=300 ppm และ O2=7% 

รูปท่ี 5.6 แสดงความสัมพันธระหวางการเปลี่ยนแปลงอณุหภูมิขาออกของแกสเสีย (Gas Out 

  Temperature, Tg,o) ทุกๆ 10 K กับคาใชจายรวมทั้งหมด (Total Cost) เมื่อขอมูลนําเขา 
Tg,i=1000 K ,  Ta,i=300 K , FUEL USEbefore=30 L/h  ,CO=300 ppm และ O2=7% 

-
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บทที ่6 
บทสรุป ปญหาที่พบและขอเสนอแนะ 

 
6.1 บทสรุป 

 
วิทยานิพนธน้ีไดแสดงการคํานวณการออกแบบรีคูเพอเรเตอรชนิดเชลลและทอเพื่อหาจุดที่

เหมาะสมที่สุดในการออกแบบโดยใชโปรแกรมเทอรโบปาสคาลในการคํานวณ  ซึ่งผลการคํานวณจะ
สามารถหาขนาดทั้งหมดที่ใชในการออกแบบรีคูเพอเรเตอรโดยจะแสดงขอมูลท่ีจําเปนตองใชการผลิต  
เชน จํานวนทอ, ความยาวทอ, จํานวนบาฟเฟล, ขนาดของเชลล, ขนาดของปลองทางเขาและออกของ
อากาศที่เขามารับความรอน เปนตน 

 
ในการออกแบบรีคูเพอเรเตอรชนิดเชลลและทอนั้นควรท่ีจะตองทราบความแตกตางของการ

ประยุกตในการใชงานอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบตางๆ ดังท่ีไดแสดงไวในบทที่ 2 ซึ่งจะแสดง
รายละเอียดพรอมภาพประกอบการทํางาน สําหรับบทที่ 3 นั้นจะกลาวถึงทฤษฎีและสมการตางๆที่ใช
ในการออกแบบรีคูเพอเรเตอรพรอมท้ังบอกขั้นตอนและรายละเอียดในการออกแบบทั้งหมดรวมถึงสม 
การ เหตุผลในการกําหนดขอบเขตการทํางานของโปรแกรมสําหรับพารามิเตอรตางๆ  

  
บทที่ 4 จะอธิบายการขั้นตอนการทํางานของโปรแกรมคอมพิวเตอรที่ไดออกแบบ การใชงาน

ของโปรแกรมเมื่อมีขอมูลนําเขา รายละเอียดการแสดงผลการทํางานของโปรแกรมคอมพิวเตอร และ
แสดงวิธีการปรับเปลี่ยนไฟลขอมูลนําเขาที่มีการปรับเปลี่ยนตามสภาวะเศรษฐกิจ ตัวอยางเชน ราคา
ของทอสแตนเลส, ราคาของแผนคารบอนสตีล, ราคาน้ํามันเชื้อเพลิง และการปรับเปลี่ยนชั่วโมงการ
ทํางานที่ใชใน เปนตน สําหรับบทท่ี 5 จะแสดงผลการทดสอบการใชงานของโปรแกรมคอมพิวเตอรที่
ไดประดิษฐขึ้น  

 
กลาวโดยสรุปคือโปรแกรมคอมพิวเตอรท่ีไดประดิษฐขึ้นนี้สามารถหาจุดที่เหมาะสมที่สุดใน

การออกแบบรีคูเพอเรเตอร และลดระยะเวลาการออกแบบที่ตองมีการใชวิธีการลองผิดลองถูกในการ
คํานวณ 
 
6.2 ปญหาท่ีพบในการทําวิทยานิพนธ 
  
 ปญหาที่พบในการทําวิทยานิพนธไดแก การศึกษาและทําความเขาใจในทฤษฎีการออกแบบ
และการทํางานของรีคูเพอเรเตอร หลักการเขียนโปรแกรม รวมถึงขั้นตอนในการหารากของสมการดวย
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วิธีลองผิดลองถูกในโปรแกรม เนื่องจากขั้นตอนดังกลาวมีความซับซอนและเปนสวนสําคัญในการ
ประดิษฐโปรแกรมคอมพิวเตอรที่ใชในวิทยานิพนธฉบับนี้ 
  
 ปญหาที่สําคัญอีกประการหนึ่ง คือความไมตอเนื่องของจํานวนทอเนื่องจากการจัดวางทอตาม
รูปแบบตางๆ โดยมาจากการปรับเปลี่ยนจํานวนทอเพื่อใหเขากับรูปแบบมาตรฐาน ซึ่งสงผลใหคาใช 
จายของรีคูเพอเรเตอร (LCC) มีคาไมสม่ําเสมอ ทําใหการกําหนดชวงกวางในการเลือกอุณหภูมิขาออก 
(Gas out Temperature) ลําดับถัดไปที่จะนําไปคํานวณหาคาวิกฤติน้ันแคบลงเพื่อความแมนยําของผล 
ลัพธที่ได การกระทําดังกลาวจําเปนตองใชหนวยความจําที่ใชเก็บขอมูลจํานวนมาก รวมทั้งเวลาในการ
แกปญหาดวยเชนกัน 
 
6.2 ขอแสนอแนะสําหรับการวิจัยในอนาคต 
  

- ศึกษาอณุหภมูิของกาซเสียที่ใชในการคํานวณในจุดตางๆภายในเชลลใหละเอียดขึน้ 
 - ศึกษาความเหมาะสมของเครื่องอุนอากาศชนิดอ่ืน 
 - ศึกษาการเพิม่ประสิทธิภาพของอุปกรณแลกเปลีย่นความรอนโดยการหุมฉนวน 
 - ศึกษาการกัดกรอนทีเ่กิดกบัอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน 
 - ศึกษาการเพิม่ประสิทธิภาพของการถายเทความรอนโดยการตดิครีบที่ทอ 
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ภาคผนวก ก.1 แสดงการจัดจาํนวนทอที่คํานวณไดใหเหมาะกับการใชงานตามมาตรฐาน TEMA  
 

จํานวนทอ  จํานวนทอ  จํานวนทอ 
ท่ีคํานวณได ท่ีจัดแลว  ที่คํานวณได ที่จัดแลว  ที่คํานวณได ที่จัดแลว 

     0-1 1  188-190 190  384-390 390 
     4-7 7  190-199 199  390-392 392 

     8-10 10  199-202 202  392-394 394 
     10-12 12  202-206 206  394-396 396 
     14-19 19  206-208 208  397-400 400 
     19-22 22  208-211 211  400-406 406 
     24-27 27  213-217 217  406-409 409 
     27-31 31  217-219 219  409-421 421 
     31-37 37  220-225 225  421-426 426 
     38-42 42  225-230 230  426-433 433 
     42-44 44  230-235 235  434-437 437 
     44-48 48  235-241 241  437-442 442 
     48-55 55  241-246 246  442-447 447 
     57-60 60  246-253 253  447-450 450 
     61-63 63  254-258 258  450-453 453 
     64-69 69  258-262 262  453-455 455 
     70-73 73  262-264 264  455-459 459 
     74-76 76  264-270 270  459-461 461 
     76-85 85  270-274 274  461-463 463 
     85-88 88  274-276 276  463-465 465 
     88-92 92  276-283 283  465-468 468 
     92-96 96  284-288 288  468-472 472 

     96-102 102  288-295 295  472-475 475 
     102-104 104  295-301 301  476-480 480 
     104-109 109  301-306 306  480-482 482 
     110-114 114  306-313 313  483-499 499 
     114-121 121  313-316 316  499-504 504 
     121-126 126  316-321 321  504-506 506 
     126-129 129  321-324 324  506-511 511 
     131-133 133  325-327 327  511-514 514 
     133-135 135  327-329 329  514-518 518 
     136-139 139  330-333 333  518-520 520 
     139-141 141  333-337 337  520-522 522 
     141-151 151  337-339 339  522-524 524 
     151-154 154  339-349 349  524-526 526 
     154-156 156  349-351 351  526-528 528 
     156-158 158  352-361 361  528-530 530 
     158-163 163  362-364 364  530-534 534 
     163-168 168  364-367 367  534-540 540 
     168-170 170  367-372 372  540-547 547 
     170-174 174  372-376 376  547-550 550 
     174-176 176  376-378 378  550-559 559 
     176-178 178  380-382 382  559-562 562 
     178-187  187  382-384 384  562-564 564 
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ภาคผนวก ก.2 แสดงอัตราสวนของเสนผาศูนยกลางเชลล (Ds) ตอระยะพิตชของทอ และแสดง  
            Configurationของรูปแบบการจัดทอเมื่อทราบจาํนวนทอ 
 

จํานวนทอ DS/ PT CONFIG  จํานวนทอ DS/ PT CONFIG  จํานวนทอ DS/ PT CONFIG 
1 1.000 1  163 14.114 1  372 21.074 2 
2 2.000 2  168 14.316 3  376 21.224 2 
3 2.154 3  170 14.528 2  378 21.232 3 
4 2.732 4  174 14.614 3  379 21.298 1 
7 3.000 1  176 14.812 4  380 21.366 4 
8 3.646 2  178 14.892 2  382 21.390 4 

10 4.000 2  187 15.000 1  384 21.428 3 
12 4.056 3  188 15.344 4  390 21.526 3 
13 4.464 1  190 15.414 4  392 21.664 2 
14 4.606 2  199 15.422 1  394 21.802 4 
19 5.000 1  202 15.798 2  396 21.808 2 
22 5.582 2  206 15.934 2  397 21.880 1 
23 5.770 4  208 16.000 2  400 21.952 2 
24 6.000 2  211 16.100 1  406 22.000 2 
27 6.034 3  212 16.132 2  409 22.072 1 
31 6.292 1  213 16.144 3  421 22.166 1 
37 7.000 1  217 16.256 4  426 22.572 3 
38 7.244 2  219 16.275 3  433 22.634 1 
42 7.430 3  220 16.524 2  434 22.794 2 
44 7.764 4  225 16.534 3  437 22.858 4 
48 8.000 2  230 16.716 2  442 22.932 2 
55 8.212 1  235 16.874 1  447 23.030 3 
56 8.810 2  241 17.000 1  450 23.114 2 
57 8.858 4  246 17.290 3  453 23.120 3 
60 8.938 2  253 17.370 1  455 23.288 4 
61 9.000 1  254 17.644 2  459 23.300 3 
63 8.082 3  258 17.704 2  461 23.422 4 
64 9.186 2  262 17.822 2  463 23.466 4 
69 9.326 3  264 18.000 2  465 23.480 3 
70 9.660 2  270 18.010 3  468 23.606 2 
73 9.718 1  274 18.198 4  472 23.650 2 
74 9.888 2  276 18.244 3  475 23.716 1 
76 10.000 2  283 18.436 1  476 23.870 2 
85 10.166 1  284 18.578 2  480 23.914 2 
88 10.644 2  288 18.692 2  482 24.000 2 
92 10.848 2  295 18.776 1  483 24.060 4 
96 11.038 4  301 19.000 1  499 24.066 1 
102 11.264 3  306 19.148 3  504 24.438 3 
104 11.536 2  313 19.330 1  506 24.516 2 
109 11.584 1  316 19.520 2  511 24.580 1 
110 12.000 2  321 19.584 3  514 24.644 2 
114 12.016 3  324 19.736 2  518 24.812 2 
121 12.136 1  325 19.862 4  520 24.848 4 
126 12.532 2  327 19.904 3  522 24.860 3 
129 12.718 3  329 19.994 4  524 24.974 4 
130 12.790 2  330 20.000 2  526 25.016 4 
131 12.906 4  333 20.008 3  528 25.028 3 
133 12.948 4  337 20.078 1  530 25.062 2 
135 13.032 4  339 20.218 3  534 25.110 3 
136 13.124 2  349 20.288 1  540 25.194 3 
139 13.166 1  351 20.640 4  547 25.332 1 
141 13.220 3  352 20.672 2  550 25.556 2 
151 13.490 1  361 20.698 1  559 25.576 1 
154 14.000 2  362 20.944 4  562 25.880 2 
156 14.012 3  364 20.974 2  564 25.934 4 
158 14.067 2  367 21.000 1     

 



 
 
 
 
 
 

ภาคผนวก ข. 
 

ภาคผนวก ข.1-ข.6    แสดงคา CONDUCTIVITY ของกาซตางๆ 
ภาคผนวก ข.7-ข.12 แสดงคา SPECIFIC HEAT CAPACITY AT CONSTANT       

PRESSURE ของกาซตางๆ 
ภาคผนวก ข.13-ข.18    แสดงคา DENSITY ของกาซตางๆ 
ภาคผนวก ข.19-ข.24    แสดงคา PRANDTL NUMBER ของกาซตางๆ 
ภาคผนวก ข.25-ข.30    แสดงคา VISCOSITY ของกาซตางๆ 
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ภาคผนวก ข.1 คา CONDUCTIVITY OF AIR 
 
A=CONDUCTIVITY (Air,T=T1) 
A=0.023635+0.000075624*T1-2.5219E-08*T1^2+4.6400E-12*T1^3+4.9215E-26*T1^4 
 

Parametric Table:  

 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.03779 200.0 

Run 2 0.04385 294.7 

Run 3 0.04954 389.5 

Run 4 0.05487 484.2 

Run 5 0.05986 578.9 

Run 6 0.06455 673.7 

Run 7 0.06896 768.4 

Run 8 0.07311 863.2 

Run 9 0.07701 957.9 

Run 10 0.08071 1053.0 

Run 11 0.08421 1147.0 

Run 12 0.08755 1242.0 

Run 13 0.09075 1337.0 

Run 14 0.09383 1432.0 

Run 15 0.09681 1526.0 

Run 16 0.09972 1621.0 

Run 17 0.10260 1716.0 

Run 18 0.10540 1811.0 

Run 19 0.10830 1905.0 

Run 20 0.11110 2000.0 
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ภาคผนวก ข.2 คา CONDUCTIVITY OF CARBONMONOXIDE 
 
A=CONDUCTIVITY (CO,T=T1) 
A=0.022778+0.000074055*T1-2.7637E-08*T1^2+9.7481E-12*T1^3+1.7014E-26*T1^4 
 

Parametric Table:  

 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.03656 200.0 

Run 2 0.04245 294.7 

Run 3 0.04800 389.5 

Run 4 0.05326 484.2 

Run 5 0.05828 578.9 

Run 6 0.06311 673.7 

Run 7 0.06779 768.4 

Run 8 0.07238 863.2 

Run 9 0.07692 957.9 

Run 10 0.08148 1053.0 

Run 11 0.08609 1147.0 

Run 12 0.09080 1242.0 

Run 13 0.09568 1337.0 

Run 14 0.10080 1432.0 

Run 15 0.10610 1526.0 

Run 16 0.11170 1621.0 

Run 17 0.11770 1716.0 

Run 18 0.12410 1811.0 

Run 19 0.13100 1905.0 

Run 20 0.13830 2000.0 
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ภาคผนวก ข.3 คา CONDUCTIVITY OF CARBONDIOXIDE 

 
A=CONDUCTIVITY (CO2,T=T1) 
A=0.014557+0.000080721*T1-5.5472E-09*T1^2-4.8234E-12*T1^3-1.4546E-27*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.03044 200.0 

Run 2 0.03774 294.7 

Run 3 0.04487 389.5 

Run 4 0.05179 484.2 

Run 5 0.05849 578.9 

Run 6 0.06495 673.7 

Run 7 0.07112 768.4 

Run 8 0.07700 863.2 

Run 9 0.08255 957.9 

Run 10 0.08775 1053.0 

Run 11 0.09259 1147.0 

Run 12 0.09702 1242.0 

Run 13 0.10100 1337.0 

Run 14 0.10460 1432.0 

Run 15 0.10770 1526.0 

Run 16 0.11030 1621.0 

Run 17 0.11240 1716.0 

Run 18 0.11390 1811.0 

Run 19 0.11490 1905.0 

Run 20 0.11520 2000.0 
 

200 400 600 800 1000 1200 1400 1600 1800 2000
0.02

0.03

0.04

0.05

0.06

0.07

0.08

0.09

0.10

0.11

0.12

Flue Gas Temperature (K)

K
co

2 
(W

/m
-K

)

CONDUCTIVITY OF CARBONDIOXIDE

 

 
 



 118
ภาคผนวก ข.4 คา CONDUCTIVITY OF NITROGEN 

 
A=CONDUCTIVITY (N2,T=T1) 
A=0.023838+0.00007452*T1-4.1201E-08*T1^2+2.2228E-11*T1^3+1.5114E-27*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.03727 200.0 

Run 2 0.04279 294.7 

Run 3 0.04793 389.5 

Run 4 0.05279 484.2 

Run 5 0.05748 578.9 

Run 6 0.06214 673.7 

Run 7 0.06686 768.4 

Run 8 0.07176 863.2 

Run 9 0.07695 957.9 

Run 10 0.08255 1053.0 

Run 11 0.08867 1147.0 

Run 12 0.09543 1242.0 

Run 13 0.10290 1337.0 

Run 14 0.11130 1432.0 

Run 15 0.12060 1526.0 

Run 16 0.13110 1621.0 

Run 17 0.14270 1716.0 

Run 18 0.15560 1811.0 

Run 19 0.17000 1905.0 

Run 20 0.18590 2000.0 
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ภาคผนวก ข.5 คา CONDUCTIVITY OF OXYGEN 

 
A=CONDUCTIVITY (O2,T=T1) 
A=0.024175+0.000083218*T1-1.8568E-08*T1^2+2.4515E-12*T1^3+6.9567E-16*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.04014 200.0 

Run 2 0.04713 294.7 

Run 3 0.05389 389.5 

Run 4 0.06041 484.2 

Run 5 0.06669 578.9 

Run 6 0.07272 673.7 

Run 7 0.07854 768.4 

Run 8 0.08416 863.2 

Run 9 0.08961 957.9 

Run 10 0.09491 1053.0 

Run 11 0.10010 1147.0 

Run 12 0.10520 1242.0 

Run 13 0.11030 1337.0 

Run 14 0.11540 1432.0 

Run 15 0.12040 1526.0 

Run 16 0.12550 1621.0 

Run 17 0.13070 1716.0 

Run 18 0.13600 1811.0 

Run 19 0.14150 1905.0 

Run 20 0.14710 2000.0 
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ภาคผนวก ข.6 คา CONDUCTIVITY OF WATER 

 
A=CONDUCTIVITY (H2O,T=T1) 
A=0.016297+0.000071264*T1+7.2307E-08*T1^2-2.7774E-11*T1^3+4.1252E-15*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.03326 200.0 

Run 2 0.04288 294.7 

Run 3 0.05344 389.5 

Run 4 0.06481 484.2 

Run 5 0.07686 578.9 

Run 6 0.08949 673.7 

Run 7 0.10260 768.4 

Run 8 0.11610 863.2 

Run 9 0.13000 957.9 

Run 10 0.14410 1053.0 

Run 11 0.15840 1147.0 

Run 12 0.17290 1242.0 

Run 13 0.18760 1337.0 

Run 14 0.20230 1432.0 

Run 15 0.21710 1526.0 

Run 16 0.23200 1621.0 

Run 17 0.24690 1716.0 

Run 18 0.26190 1811.0 

Run 19 0.27680 1905.0 

Run 20 0.29180 2000.0 
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ภาคผนวก ข. 7 คา SPECIFIC HEAT CAPACITY AT CONSTANT PRESSURE OF AIR 

 
A=CP (Air,T=T1) 
A=0.9577+0.0003314*T1-1.2433E-07*T1^2+1.7585E-11*T1^3 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 1.02300 200.0 

Run 2 1.04900 321.1 

Run 3 1.07900 442.1 

Run 4 1.10700 563.2 

Run 5 1.13200 684.2 

Run 6 1.15400 805.3 

Run 7 1.17300 926.3 

Run 8 1.19000 1047.0 

Run 9 1.20400 1168.0 

Run 10 1.21600 1289.0 

Run 11 1.22700 1411.0 

Run 12 1.23600 1532.0 

Run 13 1.24500 1653.0 

Run 14 1.25200 1774.0 

Run 15 1.25900 1895.0 

Run 16 1.26400 2016.0 

Run 17 1.27000 2137.0 

Run 18 1.27500 2258.0 

Run 19 1.27900 2379.0 

Run 20 1.28400 2500.0 
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ภาคผนวก ข.8 คา SPECIFIC HEAT CAPACITY AT CONSTANT PRESSURE OF 
CARBONMONOXIDE 
 
A=CP (CO,T=T1) 
A1=0.99616+0.00033594*T1-1.2235E-07*T1^2+1.6319E-11*T1^3 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 1.06000 200.0 

Run 2 1.09000 321.1 

Run 3 1.12100 442.1 

Run 4 1.14900 563.2 

Run 5 1.17500 684.2 

Run 6 1.19700 805.3 

Run 7 1.21600 926.3 

Run 8 1.23300 1047.0 

Run 9 1.24800 1168.0 

Run 10 1.26100 1289.0 

Run 11 1.27200 1411.0 

Run 12 1.28200 1532.0 

Run 13 1.29000 1653.0 

Run 14 1.29800 1774.0 

Run 15 1.30500 1895.0 

Run 16 1.31000 2016.0 

Run 17 1.31500 2137.0 

Run 18 1.31900 2258.0 

Run 19 1.32300 2379.0 

Run 20 1.32600 2500.0 
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ภาคผนวก ข.9 คา SPECIFIC HEAT CAPACITY AT CONSTANT PRESSURE OF 
CARBONDIOXIDE 
 
A=CP (CO2,T=T1) 
A=0.87924+0.00069286*T1-3.3410E-07*T1^2+5.6824E-11*T1^3 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.99520 200.0 

Run 2 1.07100 321.1 

Run 3 1.13200 442.1 

Run 4 1.18000 563.2 

Run 5 1.21900 684.2 

Run 6 1.25200 805.3 

Run 7 1.27800 926.3 

Run 8 1.30100 1047.0 

Run 9 1.31900 1168.0 

Run 10 1.33500 1289.0 

Run 11 1.34800 1411.0 

Run 12 1.35800 1532.0 

Run 13 1.36800 1653.0 

Run 14 1.37500 1774.0 

Run 15 1.38200 1895.0 

Run 16 1.38800 2016.0 

Run 17 1.39300 2137.0 

Run 18 1.39700 2258.0 

Run 19 1.40100 2379.0 

Run 20 1.40500 2500.0 
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ภาคผนวก ข.10 คา SPECIFIC HEAT CAPACITY AT CONSTANT PRESSURE OF 
NITROGEN 

 
A=CP (N2,T=T1) 
A=0.98359+0.00033422*T1-1.2258E-07*T1^2+1.6932E-11*T1^3 

 
Parametric Table:

 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 1.0500 200.00 

Run 2 1.0760 321.10 

Run 3 1.1060 442.10 

Run 4 1.1350 563.20 

Run 5 1.1610 684.20 

Run 6 1.1830 805.30 

Run 7 1.2030 926.30 

Run 8 1.2200 1047.00 

Run 9 1.2340 1168.00 

Run 10 1.2470 1289.00 

Run 11 1.2580 1411.00 

Run 12 1.2680 1532.00 

Run 13 1.2770 1653.00 

Run 14 1.2850 1774.00 

Run 15 1.2920 1895.00 

Run 16 1.2980 2016.00 

Run 17 1.3030 2137.00 

Run 18 1.3090 2258.00 

Run 19 1.3130 2379.00 

Run 20 1.3170 2500.00 
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ภาคผนวก ข.11 คา SPECIFIC HEAT CAPACITY AT CONSTANT PRESSURE OF 
OXYGEN 

 
A=CP (O2,T=T1) 
A=0.90819+0.00034026*T1-1.5385E-07*T1^2+2.8114E-11*T1^3 

 
Parametric Table:

 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.9647 200.00 

Run 2 1.0030 321.10 

Run 3 1.0350 442.10 

Run 4 1.0600 563.20 

Run 5 1.0810 684.20 

Run 6 1.0980 805.30 

Run 7 1.1130 926.30 

Run 8 1.1260 1047.00 

Run 9 1.1380 1168.00 

Run 10 1.1490 1289.00 

Run 11 1.1590 1411.00 

Run 12 1.1680 1532.00 

Run 13 1.1770 1653.00 

Run 14 1.1850 1774.00 

Run 15 1.1940 1895.00 

Run 16 1.2020 2016.00 

Run 17 1.2100 2137.00 

Run 18 1.2180 2258.00 

Run 19 1.2250 2379.00 

Run 20 1.2330 2500.00 
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ภาคผนวก ข.12 คา SPECIFIC HEAT CAPACITY AT CONSTANT PRESSURE OF 
WATER 

 
A=CP (H2O,T=T1) 
A=1.7681+0.00079635*T1-8.4602E-08*T1^2-1.1434E-11*T1^3 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 1.9350 200.00 

Run 2 2.0110 321.10 

Run 3 2.0950 442.10 

Run 4 2.1820 563.20 

Run 5 2.2660 684.20 

Run 6 2.3480 805.30 

Run 7 2.4260 926.30 

Run 8 2.5000 1047.00 

Run 9 2.5690 1168.00 

Run 10 2.6340 1289.00 

Run 11 2.6940 1411.00 

Run 12 2.7500 1532.00 

Run 13 2.8010 1653.00 

Run 14 2.8490 1774.00 

Run 15 2.8930 1895.00 

Run 16 2.9320 2016.00 

Run 17 2.9690 2137.00 

Run 18 3.0010 2258.00 

Run 19 3.0300 2379.00 

Run 20 3.0560 2500.00 
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ภาคผนวก ข.13 คา DENSITY OF AIR 

 
A=DENSITY (Air,T=T1,P=101.3) 
A=1.0185-0.0016882*T1+0.0000014189*T1^2-5.6128E-10*T1^3+8.2881E-14*T1^4 

 
Parametric Table:

 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.7459 200.00 

Run 2 0.5939 321.10 

Run 3 0.4934 442.10 

Run 4 0.4220 563.20 

Run 5 0.3686 684.20 

Run 6 0.3273 805.30 

Run 7 0.2942 926.30 

Run 8 0.2673 1047.00 

Run 9 0.2448 1168.00 

Run 10 0.2259 1289.00 

Run 11 0.2096 1411.00 

Run 12 0.1956 1532.00 

Run 13 0.1833 1653.00 

Run 14 0.1724 1774.00 

Run 15 0.1628 1895.00 

Run 16 0.1542 2016.00 

Run 17 0.1464 2137.00 

Run 18 0.1394 2258.00 

Run 19 0.1331 2379.00 

Run 20 0.1273 2500.00 
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ภาคผนวก ข.14 คา DENSITY OF CARBONMONOXIDE 

 
A=DENSITY (CO,T=T1,P=101.3) 
A=0.98483-0.0016324*T1+0.000001372*T1^2-5.4274E-10*T1^3+8.0143E-14*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.7213 200.00 

Run 2 0.5743 321.10 

Run 3 0.4771 442.10 

Run 4 0.4081 563.20 

Run 5 0.3565 684.20 

Run 6 0.3165 805.30 

Run 7 0.2845 926.30 

Run 8 0.2584 1047.00 

Run 9 0.2367 1168.00 

Run 10 0.2184 1289.00 

Run 11 0.2027 1411.00 

Run 12 0.1891 1532.00 

Run 13 0.1772 1653.00 

Run 14 0.1667 1774.00 

Run 15 0.1574 1895.00 

Run 16 0.1491 2016.00 

Run 17 0.1416 2137.00 

Run 18 0.1348 2258.00 

Run 19 0.1287 2379.00 

Run 20 0.1231 2500.00 
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ภาคผนวก ข.15 คา DENSITY OF CARBONDIOXIDE 

 
A=DENSITY (CO2,T=T1,P=101.3) 
A=1.5474-0.0025648*T1+0.0000021558*T1^2-8.5277E-10*T1^3+1.2592E-13*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 1.1330 200.00 

Run 2 0.9024 321.10 

Run 3 0.7497 442.10 

Run 4 0.6412 563.20 

Run 5 0.5601 684.20 

Run 6 0.4972 805.30 

Run 7 0.4470 926.30 

Run 8 0.4061 1047.00 

Run 9 0.3720 1168.00 

Run 10 0.3431 1289.00 

Run 11 0.3185 1411.00 

Run 12 0.2971 1532.00 

Run 13 0.2784 1653.00 

Run 14 0.2620 1774.00 

Run 15 0.2473 1895.00 

Run 16 0.2343 2016.00 

Run 17 0.2225 2137.00 

Run 18 0.2119 2258.00 

Run 19 0.2022 2379.00 

Run 20 0.1934 2500.00 
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ภาคผนวก ข.16 คา DENSITY OF NITROGEN 

 
A=DENSITY(N2,T=T1,P=101.3) 
A=0.98493-0.0016326*T1+0.0000013722*T1^2-5.4280E-10*T1^3+8.0151E-14*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.7213 200.00 

Run 2 0.5744 321.10 

Run 3 0.4772 442.10 

Run 4 0.4081 563.20 

Run 5 0.3565 684.20 

Run 6 0.3165 805.30 

Run 7 0.2845 926.30 

Run 8 0.2585 1047.00 

Run 9 0.2368 1168.00 

Run 10 0.2184 1289.00 

Run 11 0.2027 1411.00 

Run 12 0.1891 1532.00 

Run 13 0.1772 1653.00 

Run 14 0.1667 1774.00 

Run 15 0.1574 1895.00 

Run 16 0.1491 2016.00 

Run 17 0.1416 2137.00 

Run 18 0.1348 2258.00 

Run 19 0.1287 2379.00 

Run 20 0.1231 2500.00 
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ภาคผนวก ข.17 คา DENSITY OF OXYGEN 

 
A=DENSITY (O2,T=T1,P=101.3) 
A=1.1251-0.0018649*T1+0.0000015674*T1^2-6.2003E-10*T1^3+9.1556E-14*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.8240 200.00 

Run 2 0.6561 321.10 

Run 3 0.5451 442.10 

Run 4 0.4662 563.20 

Run 5 0.4072 684.20 

Run 6 0.3615 805.30 

Run 7 0.3250 926.30 

Run 8 0.2952 1047.00 

Run 9 0.2704 1168.00 

Run 10 0.2495 1289.00 

Run 11 0.2316 1411.00 

Run 12 0.2160 1532.00 

Run 13 0.2024 1653.00 

Run 14 0.1905 1774.00 

Run 15 0.1798 1895.00 

Run 16 0.1703 2016.00 

Run 17 0.1618 2137.00 

Run 18 0.1540 2258.00 

Run 19 0.1470 2379.00 

Run 20 0.1406 2500.00 
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ภาคผนวก ข.18 คา DENSITY OF WATER 

 
A=DENSITY (H2O,T=T1,P=101.3) 
A=0.63344-0.00105*T1+8.8249E-07*T1^2-3.4909E-10*T1^3+5.1548E-14*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.46390 200.00 

Run 2 0.36940 321.10 

Run 3 0.30690 442.10 

Run 4 0.26250 563.20 

Run 5 0.22930 684.20 

Run 6 0.20350 805.30 

Run 7 0.18300 926.30 

Run 8 0.16620 1047.00 

Run 9 0.15230 1168.00 

Run 10 0.14050 1289.00 

Run 11 0.13040 1411.00 

Run 12 0.12160 1532.00 

Run 13 0.11400 1653.00 

Run 14 0.10720 1774.00 

Run 15 0.10130 1895.00 

Run 16 0.09590 2016.00 

Run 17 0.09108 2137.00 

Run 18 0.08672 2258.00 

Run 19 0.08277 2379.00 

Run 20 0.07915 2500.00 
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ภาคผนวก ข.19 คา PRANDTL NUMBER OF AIR 

 
A=PRANDTL (Air,T=T1) 
A=0.70738-0.000093843*T1+2.0546E-07*T1^2-1.1283E-10*T1^3+1.9734E-14*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.69740 200.00 

Run 2 0.69350 294.70 

Run 3 0.69450 389.50 

Run 4 0.69790 484.20 

Run 5 0.70260 578.90 

Run 6 0.70780 673.70 

Run 7 0.71310 768.40 

Run 8 0.71850 863.20 

Run 9 0.72370 957.90 

Run 10 0.72880 1053.00 

Run 11 0.73350 1147.00 

Run 12 0.73790 1242.00 

Run 13 0.74190 1337.00 

Run 14 0.74550 1432.00 

Run 15 0.74860 1526.00 

Run 16 0.75110 1621.00 

Run 17 0.75290 1716.00 

Run 18 0.75400 1811.00 

Run 19 0.75440 1905.00 

Run 20 0.75390 2000.00 
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ภาคผนวก ข.20 คา PRANDTL NUMBER OF CARBONMONOXIDE 

 
A=PRANDTL (CO,T=T1) 
A1=0.70928+0.000066021*T1-2.1314E-07*T1^2+1.7383E-10*T1^3-2.8042E-14*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.71640 200.00 

Run 2 0.71350 294.70 

Run 3 0.71140 389.50 

Run 4 0.70910 484.20 

Run 5 0.70690 578.90 

Run 6 0.70490 673.70 

Run 7 0.70390 768.40 

Run 8 0.70420 863.20 

Run 9 0.70630 957.90 

Run 10 0.71080 1053.00 

Run 11 0.71810 1147.00 

Run 12 0.72830 1242.00 

Run 13 0.74190 1337.00 

Run 14 0.75890 1432.00 

Run 15 0.77930 1526.00 

Run 16 0.80320 1621.00 

Run 17 0.83050 1716.00 

Run 18 0.86090 1811.00 

Run 19 0.89420 1905.00 

Run 20 0.93020 2000.00 
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ภาคผนวก ข.21 คา PRANDTL NUMBER OF CARBONDIOXIDE 

 
A=PRANDTL (CO2,T=T1) 
A1=0.73856+0.000039037*T1-6.1961E-08*T1^2+2.1055E-11*T1^3+8.9990E-15*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.74420 200.00 

Run 2 0.74500 294.70 

Run 3 0.74580 389.50 

Run 4 0.74600 484.20 

Run 5 0.74570 578.90 

Run 6 0.74520 673.70 

Run 7 0.74470 768.40 

Run 8 0.74450 863.20 

Run 9 0.74500 957.90 

Run 10 0.74640 1053.00 

Run 11 0.74910 1147.00 

Run 12 0.75330 1242.00 

Run 13 0.75920 1337.00 

Run 14 0.76720 1432.00 

Run 15 0.77770 1526.00 

Run 16 0.79090 1621.00 

Run 17 0.80740 1716.00 

Run 18 0.82750 1811.00 

Run 19 0.85200 1905.00 

Run 20 0.88150 2000.00 
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ภาคผนวก ข.22 คา PRANDTL NUMBER OF NITROGEN 

 
A=PRANDTL (N2,T=T1) 
A1=0.68117+0.000094516*T1+4.3746E-08*T1^2-1.6061E-10*T1^3+4.3076E-14*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.70250 200.00 

Run 2 0.70740 294.70 

Run 3 0.71450 389.50 

Run 4 0.72070 484.20 

Run 5 0.72450 578.90 

Run 6 0.72530 673.70 

Run 7 0.72280 768.40 

Run 8 0.71680 863.20 

Run 9 0.70740 957.90 

Run 10 0.69470 1053.00 

Run 11 0.67880 1147.00 

Run 12 0.66000 1242.00 

Run 13 0.63870 1337.00 

Run 14 0.61510 1432.00 

Run 15 0.58970 1526.00 

Run 16 0.56280 1621.00 

Run 17 0.53500 1716.00 

Run 18 0.50640 1811.00 

Run 19 0.47740 1905.00 

Run 20 0.44830 2000.00 
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ภาคผนวก ข.23 คา PRANDTL NUMBER OF OXYGEN 

 
A=PRANDTL (O2,T=T1) 
A1=0.70421-0.0000016333*T1-2.1625E-08*T1^2+2.6519E-11*T1^3-8.7353E-15*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.70250 200.00 

Run 2 0.70300 294.70 

Run 3 0.70240 389.50 

Run 4 0.70120 484.20 

Run 5 0.70010 578.90 

Run 6 0.69920 673.70 

Run 7 0.69870 768.40 

Run 8 0.69850 863.20 

Run 9 0.69850 957.90 

Run 10 0.69880 1053.00 

Run 11 0.69900 1147.00 

Run 12 0.69920 1242.00 

Run 13 0.69920 1337.00 

Run 14 0.69900 1432.00 

Run 15 0.69830 1526.00 

Run 16 0.69720 1621.00 

Run 17 0.69560 1716.00 

Run 18 0.69350 1811.00 

Run 19 0.69070 1905.00 

Run 20 0.68730 2000.00 
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ภาคผนวก ข.24 คา PRANDTL NUMBER OF WATER 

 
A=PRANDTL (H2O,T=T1) 
A1=1.0023-0.00025233*T1+1.8002E-07*T1^2-7.9805E-11*T1^3+1.2739E-14*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.95990 200.00 

Run 2 0.93640 321.10 

Run 3 0.91820 442.10 

Run 4 0.90360 563.20 

Run 5 0.89130 684.20 

Run 6 0.88030 805.30 

Run 7 0.87000 926.30 

Run 8 0.86010 1047.00 

Run 9 0.85020 1168.00 

Run 10 0.84040 1289.00 

Run 11 0.83060 1411.00 

Run 12 0.82080 1532.00 

Run 13 0.81090 1653.00 

Run 14 0.80120 1774.00 

Run 15 0.79150 1895.00 

Run 16 0.78210 2016.00 

Run 17 0.77280 2137.00 

Run 18 0.76370 2258.00 

Run 19 0.75490 2379.00 

Run 20 0.74620 2500.00 
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ภาคผนวก ข.25 คา VISCOSITY OF AIR 

 
A=VISCOSITY (Air,T=T1) 
A1=0.000017887+4.2813E-08*T1-1.7386E-11*T1^2+5.8694E-15*T1^3-9.1524E-19*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.00002577 200.00 

Run 2 0.00002916 294.70 

Run 3 0.00003227 389.50 

Run 4 0.00003517 484.20 

Run 5 0.00003788 578.90 

Run 6 0.00004043 673.70 

Run 7 0.00004284 768.40 

Run 8 0.00004514 863.20 

Run 9 0.00004732 957.90 

Run 10 0.00004941 1053.00 

Run 11 0.00005141 1147.00 

Run 12 0.00005332 1242.00 

Run 13 0.00005516 1337.00 

Run 14 0.00005693 1432.00 

Run 15 0.00005864 1526.00 

Run 16 0.00006028 1621.00 

Run 17 0.00006186 1716.00 

Run 18 0.00006339 1811.00 

Run 19 0.00006487 1905.00 

Run 20 0.00006630 2000.00 
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ภาคผนวก ข.26 คา VISCOSITY OF CARBONMONOXIDE 

 
A=VISCOSITY (CO,T=T1) 
A=0.000016294+4.8396E-08*T1-3.4526E-11*T1^2+1.5409E-14*T1^3-3.3379E-29*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.00002472 200.00 

Run 2 0.00002795 294.70 

Run 3 0.00003082 389.50 

Run 4 0.00003338 484.20 

Run 5 0.00003573 578.90 

Run 6 0.00003794 673.70 

Run 7 0.00004009 768.40 

Run 8 0.00004225 863.20 

Run 9 0.00004452 957.90 

Run 10 0.00004695 1053.00 

Run 11 0.00004965 1147.00 

Run 12 0.00005267 1242.00 

Run 13 0.00005610 1337.00 

Run 14 0.00006003 1432.00 

Run 15 0.00006452 1526.00 

Run 16 0.00006966 1621.00 

Run 17 0.00007552 1716.00 

Run 18 0.00008219 1811.00 

Run 19 0.00008974 1905.00 

Run 20 0.00009826 2000.00 
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ภาคผนวก ข.27 คา VISCOSITY OF CARBONDIOXIDE 
 

A=VISCOSITY (CO2,T=T1) 
A=0.000013751+4.8282E-08*T1-1.6831E-11*T1^2+3.7788E-15*T1^3+1.1608E-29*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.00002276 200.00 

Run 2 0.00002662 294.70 

Run 3 0.00003023 389.50 

Run 4 0.00003361 484.20 

Run 5 0.00003680 578.90 

Run 6 0.00003979 673.70 

Run 7 0.00004263 768.40 

Run 8 0.00004532 863.20 

Run 9 0.00004788 957.90 

Run 10 0.00005033 1053.00 

Run 11 0.00005270 1147.00 

Run 12 0.00005500 1242.00 

Run 13 0.00005724 1337.00 

Run 14 0.00005946 1432.00 

Run 15 0.00006167 1526.00 

Run 16 0.00006389 1621.00 

Run 17 0.00006613 1716.00 

Run 18 0.00006842 1811.00 

Run 19 0.00007078 1905.00 

Run 20 0.00007322 2000.00 
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ภาคผนวก ข.28 คา VISCOSITY OF NITROGEN 

 
A=VISCOSITY (N2,T=T1) 
A1=0.000016404+4.8319E-08*T1-3.1028E-11*T1^2+1.5068E-14*T1^3-2.8264E-18*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.00002494 200.00 

Run 2 0.00002831 294.70 

Run 3 0.00003134 389.50 

Run 4 0.00003408 484.20 

Run 5 0.00003658 578.90 

Run 6 0.00003890 673.70 

Run 7 0.00004106 768.40 

Run 8 0.00004311 863.20 

Run 9 0.00004508 957.90 

Run 10 0.00004699 1053.00 

Run 11 0.00004886 1147.00 

Run 12 0.00005070 1242.00 

Run 13 0.00005252 1337.00 

Run 14 0.00005432 1432.00 

Run 15 0.00005611 1526.00 

Run 16 0.00005787 1621.00 

Run 17 0.00005958 1716.00 

Run 18 0.00006124 1811.00 

Run 19 0.00006280 1905.00 

Run 20 0.00006426 2000.00 
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ภาคผนวก ข.29 คา VISCOSITY OF OXYGEN 
 

A=VISCOSITY (O2,T=T1) 
A=0.00001994+5.0105E-08*T1-1.8790E-11*T1^2+7.2395E-15*T1^3-1.1722E-18*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.00002494 200.00 

Run 2 0.00002831 294.70 

Run 3 0.00003134 389.50 

Run 4 0.00003408 484.20 

Run 5 0.00003658 578.90 

Run 6 0.00003890 673.70 

Run 7 0.00004106 768.40 

Run 8 0.00004311 863.20 

Run 9 0.00004508 957.90 

Run 10 0.00004699 1053.00 

Run 11 0.00004886 1147.00 

Run 12 0.00005070 1242.00 

Run 13 0.00005252 1337.00 

Run 14 0.00005432 1432.00 

Run 15 0.00005611 1526.00 

Run 16 0.00005787 1621.00 

Run 17 0.00005958 1716.00 

Run 18 0.00006124 1811.00 

Run 19 0.00006280 1905.00 

Run 20 0.00006426 2000.00 
 
 

200 400 600 800 1000 1200 1400 1600 1800 2000
0.00002

0.00003

0.00004

0.00005

0.00006

0.00007

0.00008

0.00009

Flue Gas Temperature (K)

µ 
O

2 (
kg

/m
-s

)

VISCOSITY OF OXYGEN

 

 



 144
ภาคผนวก ข.30 คา VISCOSITY OF WATER 

 
A=VISCOSITY (H2O,T=T1) 
A=0.0000087423+3.7613E-08*T1+6.8691E-12*T1^2-7.0505E-15*T1^3+1.4412E-18*T1^4 
 

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.00001650 200.00 

Run 2 0.00002025 294.70 

Run 3 0.00002403 389.50 

Run 4 0.00002783 484.20 

Run 5 0.00003161 578.90 

Run 6 0.00003535 673.70 

Run 7 0.00003902 768.40 

Run 8 0.00004261 863.20 

Run 9 0.00004610 957.90 

Run 10 0.00004950 1053.00 

Run 11 0.00005279 1147.00 

Run 12 0.00005597 1242.00 

Run 13 0.00005905 1337.00 

Run 14 0.00006202 1432.00 

Run 15 0.00006490 1526.00 

Run 16 0.00006769 1621.00 

Run 17 0.00007039 1716.00 

Run 18 0.00007302 1811.00 

Run 19 0.00007558 1905.00 

Run 20 0.00007808 2000.00 
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ภาคผนวก  ค 

รายละเอียดของโปรแกรม HEATEX 

โปรแกรมคอมพิวเตอร HEATEX ที่ประดิษฐขึ้นดังท่ีไดกลาวไวในบทที่ 4 มีรายละเอียดดังนี้ 
 
PROGRAM HEATEX; 
USES WINCRT; 
 
VAR TEST:TEXT; 
I,J,K,L,M,N,P:INTEGER; 
AA,BB,CC,DD,EE,FF,GG:REAL; 
DENCO2,DENCO,DENWATER,DENO2,DENN2,DENFLUE:REAL; 
FLOWOIL,FLOWAIR,FLOWFLUE,VCO,VOX:REAL; 
MAIR,MAIRCP,MFLUE,MFLUECP,MCO2,MCO,MWATER,MO2,MN2:REAL; 
FLUETEMP,INAIRTEMP,FLUEOUTTEMPGUESS,OUTAIRTEMP,MEANFLUETEMP,MEANAIRTEMP
:REAL; 
LMTD:REAL; 
DENFLUENEW:REAL; 
PPP,RRR,AAA,DEL,RIGHT,LEFT,MIDDLE,DUMMY,F:REAL; 
Q,U,UNEW,AREA,LENGTH,OUTRADIUS,INRADIUS,AREAINTUBE:REAL; 
NTUBE:INTEGER; 
CPAIR:REAL; 
MINRATIO:REAL; 
CONFIG,CONFIG1,CONFIG2,CONFIG3,CONFIG4:STRING; 
OUTTUBESIZE,SHELLSIZE,TUBESPACE,REALSHELLSIZE,INTUBESIZE:REAL; 
VISCOSCO2,VISCOSCO,VISCOSO2,VISCOSN2,VISCOSWATER,VISCOSAIR:REAL; 
CONDUCTCO2,CONDUCTCO,CONDUCTO2,CONDUCTN2,CONDUCTWATER,CONDUCTAIR:REAL; 
PRANDCO2,PRANDCO,PRANDO2,PRANDN2,PRANDWATER,PRANDAIR:REAL; 
VISCOSFLUE,CONDUCTFLUE,PRANDFLUE:REAL;                  
RENALDTUBE,COEFTUBE,TRANRATIO:REAL; 
SN,SNRATIO,CCC,NNN:REAL; 
FLOWAIRMAX,RENALDSHELL,COEFSHELL:REAL; 
CHANNELLENGTH,CHANNELWIDTH,CHANNEL,AREACHANNEL:REAL; 
FINTUBE,PINTUBE:REAL; 
TUBECOST,SUMTUBECOST,SUMSHELLCOST,NBAFFLE,BAFFLECOST:REAL; 
QHX,SAVEOIL,SAVEOILCOST,RESTOILCOST,CAPCOST,OPTCOST,MAINCOST,LCC,TOTALC
OST:REAL; 
DLCC,DSNRATIO,DOUTTUBESIZE,DINTUBESIZE,DLENGTH,DSUMTUBECOST,DSUMSHELLCO
ST,DBAFFLECOST,DCAPCOST:REAL; 
DN,DNTUBE:INTEGER; 
DCHANNELLENGTH,DCHANNELWIDTH,DCHANNEL:REAL; 
BILEFT,BIMIDDLE,BIRIGHT:REAL; 
DFLUEOUTTEMPGUESS,DSAVEOILCOST,DRESTOILCOST,DTOTALCOST:REAL; 
ASSHELL,DESHELL,GSSHELL,FINSHELL,PINSHELL,VELO,DVELO:REAL; 
DRENALDTUBE,DPINTUBE,DPINSHELL,DRENALDSHELL,DREALSHELLSIZE:REAL; 
DASSHELL,DGSSHELL,DDESHELL:REAL; 
BFORF,AFORF,FFF,F2,F3,F4,PAYBACK:REAL; 
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LABEL 20,50,222,333,444,555,666,2222,3333,22,33,2,3; 
 
CONST DENOIL=0.93; MATOMOIL=492.961; DENAIR=1.1; MATOMAIR=28.8; 
A0=10.513; G0=11.117;CONDUCTSTEEL=14; HHV= 44.1935; 
 
 
{****************************************************} 
{      STAINLESS STEEL 304 COST(BAHT/6 METERS)       } 
{****************************************************} 
 
      {1/2   INCHES} TUBE_COST_01=663; 
      {3/4   INCHES} TUBE_COST_02=858; 
      {1     INCHES} TUBE_COST_03=1053; 
      {1 1/4 INCHES} TUBE_COST_04=1373; 
      {1 1/2 INCHES} TUBE_COST_05=1599; 
      {2     INCHES} TUBE_COST_06=1989; 
      {2 1/2 INCHES} TUBE_COST_07=2535; 
      {3     INCHES} TUBE_COST_08=2964; 
      {4     INCHES} TUBE_COST_09=3900; 
 
{****************************************************} 
{               CARBON STEEL COST(BAHT)              } 
{****************************************************} 
 
      {4’ X 8’ X 3 MM}  CARBON_COST=1180; 
 
{****************************************************} 
{            FUEL OIL C COST(BAHT/LITRE)             } 
{****************************************************} 
 
                      FUEL_COST=8; 
 
{****************************************************} 
{               WORKING PERIOD                       } 
{****************************************************} 
 
   {WORKING DAY/YEAR} DAY_PER_YEAR=365; 
   {WORKING HOUR/DAY} HOUR_PER_DAY=20; 
 
{****************************************************} 
{            ELECTRIC COST(BAHT/kW-h)                } 
{****************************************************} 
 
                  ELECTRIC_COST=2.16; 
 
 
FUNCTION TWOPASS(K:REAL; AA:REAL; RR:REAL):REAL; 
    BEGIN 
    TWOPASS:=AA-0.5*K-(1-0.5*K)*EXP(2*K*RR); 
    END; 
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FUNCTION THREEPASS(K:REAL; AA:REAL; RR:REAL):REAL; 
    BEGIN 
      THREEPASS:=AA-(K*(1-(0.25*K)-RR*K*(1-(0.5*K)))*EXP(K*RR)) 
                -(1-(0.5*K))*(1-0.5*K)*EXP(3*K*RR); 
    END; 
 
FUNCTION FOURPASS(K:REAL; AA:REAL; RR:REAL):REAL; 
    BEGIN 
      FOURPASS:=AA-(K/2)*(1-K+((K)*(K))/4)-K*(1-0.5*K) 
               *(1-(RR*K/8)*(1-0.5*K)*EXP(2*K*RR))-(EXP(3*LN(1-0.5*K))) 
               *EXP(4*K*RR); 
    END; 
 
FUNCTION FIVEPASS(K:REAL; AA:REAL; RR:REAL):REAL; 
    BEGIN 
      FIVEPASS:=AA-(K*(1-(3*K/4)+(0.5*K*K)-(K*K*K/8)) 
                -RR*K*K*SQR(1-K+(3*K*K/4)-(0.25*K*K*K) 
                -(0.5*RR*K*K)*(1-0.5*K)))*EXP(K*RR) 
                -(K*(1-(3*K/4)+(K*K*K/16))-3*RR*K*K*(EXP(3* 
                 LN(1-0.5*K))))*EXP(3*K*RR) 
                -(EXP(4*LN(1-0.5*K)))*EXP(5*K*RR); 
 
    END; 
 
FUNCTION SIXPASS(K:REAL; AA:REAL; RR:REAL):REAL; 
    BEGIN 
      SIXPASS:=AA-(0.5*K*(1-K+K*K-(0.5*K*K*K)+(K*K*K*K/8))) 
              -K*(1-K+(3*K/4)-(5*K*K*K/16)+(K*K*K*K/32))*EXP(2*K*RR) 
              +RR*K*K*(2-(3*K)+(3*K*K)-(7*K*K*K/4)+(3*K*K*K*K/8) 
              -RR*K*K*(2-3*K+(3*K*K/2)-(0.25*K*K*K*K)))*EXP(2*K*RR) 
              -(0.5*K*(2-(2*K)+(0.5*K*K*K)-(K*K*K*K/4)) 
              -4*RR*K*K*(EXP(4*LN(1-0.5*K))))*EXP(4*K*RR) 
              -(EXP(5*LN(1-0.5*K)))*EXP(6*K*RR); 
END; 
 
FUNCTION NNTUBE(NTUBE:INTEGER):INTEGER; 
BEGIN 
NNTUBE:=NTUBE; 
IF (NTUBE>= 0) AND (NTUBE<=  1) THEN NNTUBE:=  1; 
IF (NTUBE>  4) AND (NTUBE<=  7) THEN NNTUBE:=  7; 
IF (NTUBE>  8) AND (NTUBE<= 10) THEN NNTUBE:= 10; 
IF (NTUBE> 10) AND (NTUBE<= 12) THEN NNTUBE:= 12; 
IF (NTUBE> 14) AND (NTUBE<= 19) THEN NNTUBE:= 19; 
IF (NTUBE> 19) AND (NTUBE<= 22) THEN NNTUBE:= 22; 
IF (NTUBE> 24) AND (NTUBE<= 27) THEN NNTUBE:= 27; 
IF (NTUBE> 27) AND (NTUBE<= 31) THEN NNTUBE:= 31; 
IF (NTUBE> 31) AND (NTUBE<= 37) THEN NNTUBE:= 37; 
IF (NTUBE> 38) AND (NTUBE<= 42) THEN NNTUBE:= 42; 
IF (NTUBE> 42) AND (NTUBE<= 44) THEN NNTUBE:= 44; 
IF (NTUBE> 44) AND (NTUBE<= 48) THEN NNTUBE:= 48; 
IF (NTUBE> 48) AND (NTUBE<= 55) THEN NNTUBE:= 55; 
IF (NTUBE> 57) AND (NTUBE<= 60) THEN NNTUBE:= 60; 
IF (NTUBE> 61) AND (NTUBE<= 63) THEN NNTUBE:= 63; 
IF (NTUBE> 64) AND (NTUBE<= 69) THEN NNTUBE:= 69; 
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IF (NTUBE> 70) AND (NTUBE<= 73) THEN NNTUBE:= 73; 
IF (NTUBE> 74) AND (NTUBE<= 76) THEN NNTUBE:= 76; 
IF (NTUBE> 76) AND (NTUBE<= 85) THEN NNTUBE:= 85; 
IF (NTUBE> 85) AND (NTUBE<= 88) THEN NNTUBE:= 88; 
IF (NTUBE> 88) AND (NTUBE<= 92) THEN NNTUBE:= 92; 
IF (NTUBE> 92) AND (NTUBE<= 96) THEN NNTUBE:= 96; 
IF (NTUBE> 96) AND (NTUBE<=102) THEN NNTUBE:=102; 
IF (NTUBE>102) AND (NTUBE<=104) THEN NNTUBE:=104; 
IF (NTUBE>104) AND (NTUBE<=109) THEN NNTUBE:=109; 
IF (NTUBE>110) AND (NTUBE<=114) THEN NNTUBE:=114; 
IF (NTUBE>114) AND (NTUBE<=121) THEN NNTUBE:=121; 
IF (NTUBE>121) AND (NTUBE<=126) THEN NNTUBE:=126; 
IF (NTUBE>126) AND (NTUBE<=129) THEN NNTUBE:=129; 
IF (NTUBE>131) AND (NTUBE<=133) THEN NNTUBE:=133; 
IF (NTUBE>133) AND (NTUBE<=135) THEN NNTUBE:=135; 
IF (NTUBE>136) AND (NTUBE<=139) THEN NNTUBE:=139; 
IF (NTUBE>139) AND (NTUBE<=141) THEN NNTUBE:=141; 
IF (NTUBE>141) AND (NTUBE<=151) THEN NNTUBE:=151; 
IF (NTUBE>151) AND (NTUBE<=154) THEN NNTUBE:=154; 
IF (NTUBE>154) AND (NTUBE<=156) THEN NNTUBE:=156; 
IF (NTUBE>156) AND (NTUBE<=158) THEN NNTUBE:=158; 
IF (NTUBE>158) AND (NTUBE<=163) THEN NNTUBE:=163; 
IF (NTUBE>163) AND (NTUBE<=168) THEN NNTUBE:=168; 
IF (NTUBE>168) AND (NTUBE<=170) THEN NNTUBE:=170; 
IF (NTUBE>170) AND (NTUBE<=174) THEN NNTUBE:=174; 
IF (NTUBE>174) AND (NTUBE<=176) THEN NNTUBE:=176; 
IF (NTUBE>176) AND (NTUBE<=178) THEN NNTUBE:=178; 
IF (NTUBE>178) AND (NTUBE<=187) THEN NNTUBE:=187; 
IF (NTUBE>188) AND (NTUBE<=190) THEN NNTUBE:=190; 
IF (NTUBE>190) AND (NTUBE<=199) THEN NNTUBE:=199; 
IF (NTUBE>199) AND (NTUBE<=202) THEN NNTUBE:=202; 
IF (NTUBE>202) AND (NTUBE<=206) THEN NNTUBE:=206; 
IF (NTUBE>206) AND (NTUBE<=208) THEN NNTUBE:=208; 
IF (NTUBE>208) AND (NTUBE<=211) THEN NNTUBE:=211; 
IF (NTUBE>213) AND (NTUBE<=217) THEN NNTUBE:=217; 
IF (NTUBE>217) AND (NTUBE<=219) THEN NNTUBE:=219; 
IF (NTUBE>220) AND (NTUBE<=225) THEN NNTUBE:=225; 
IF (NTUBE>225) AND (NTUBE<=230) THEN NNTUBE:=230; 
IF (NTUBE>230) AND (NTUBE<=235) THEN NNTUBE:=235; 
IF (NTUBE>235) AND (NTUBE<=241) THEN NNTUBE:=241; 
IF (NTUBE>241) AND (NTUBE<=246) THEN NNTUBE:=246; 
IF (NTUBE>246) AND (NTUBE<=253) THEN NNTUBE:=253; 
IF (NTUBE>254) AND (NTUBE<=258) THEN NNTUBE:=258; 
IF (NTUBE>258) AND (NTUBE<=262) THEN NNTUBE:=262; 
IF (NTUBE>262) AND (NTUBE<=264) THEN NNTUBE:=264; 
IF (NTUBE>264) AND (NTUBE<=270) THEN NNTUBE:=270; 
IF (NTUBE>270) AND (NTUBE<=274) THEN NNTUBE:=274; 
IF (NTUBE>274) AND (NTUBE<=276) THEN NNTUBE:=276; 
IF (NTUBE>276) AND (NTUBE<=283) THEN NNTUBE:=283; 
IF (NTUBE>284) AND (NTUBE<=288) THEN NNTUBE:=288; 
IF (NTUBE>288) AND (NTUBE<=295) THEN NNTUBE:=295; 
IF (NTUBE>295) AND (NTUBE<=301) THEN NNTUBE:=301; 
IF (NTUBE>301) AND (NTUBE<=306) THEN NNTUBE:=306; 
IF (NTUBE>306) AND (NTUBE<=313) THEN NNTUBE:=313; 
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IF (NTUBE>313) AND (NTUBE<=316) THEN NNTUBE:=316; 
IF (NTUBE>316) AND (NTUBE<=321) THEN NNTUBE:=321; 
IF (NTUBE>321) AND (NTUBE<=324) THEN NNTUBE:=324; 
IF (NTUBE>325) AND (NTUBE<=327) THEN NNTUBE:=327; 
IF (NTUBE>327) AND (NTUBE<=329) THEN NNTUBE:=329; 
IF (NTUBE>330) AND (NTUBE<=333) THEN NNTUBE:=333; 
IF (NTUBE>333) AND (NTUBE<=337) THEN NNTUBE:=337; 
IF (NTUBE>337) AND (NTUBE<=339) THEN NNTUBE:=339; 
IF (NTUBE>339) AND (NTUBE<=349) THEN NNTUBE:=349; 
IF (NTUBE>349) AND (NTUBE<=351) THEN NNTUBE:=351; 
IF (NTUBE>352) AND (NTUBE<=361) THEN NNTUBE:=361; 
IF (NTUBE>362) AND (NTUBE<=364) THEN NNTUBE:=364; 
IF (NTUBE>364) AND (NTUBE<=367) THEN NNTUBE:=367; 
IF (NTUBE>367) AND (NTUBE<=372) THEN NNTUBE:=372; 
IF (NTUBE>372) AND (NTUBE<=376) THEN NNTUBE:=376; 
IF (NTUBE>376) AND (NTUBE<=378) THEN NNTUBE:=378; 
IF (NTUBE>380) AND (NTUBE<=382) THEN NNTUBE:=382; 
IF (NTUBE>382) AND (NTUBE<=384) THEN NNTUBE:=384; 
IF (NTUBE>384) AND (NTUBE<=390) THEN NNTUBE:=390; 
IF (NTUBE>390) AND (NTUBE<=392) THEN NNTUBE:=392; 
IF (NTUBE>392) AND (NTUBE<=394) THEN NNTUBE:=394; 
IF (NTUBE>394) AND (NTUBE<=396) THEN NNTUBE:=396; 
IF (NTUBE>397) AND (NTUBE<=400) THEN NNTUBE:=400; 
IF (NTUBE>400) AND (NTUBE<=406) THEN NNTUBE:=406; 
IF (NTUBE>406) AND (NTUBE<=409) THEN NNTUBE:=409; 
IF (NTUBE>409) AND (NTUBE<=421) THEN NNTUBE:=421; 
IF (NTUBE>421) AND (NTUBE<=426) THEN NNTUBE:=426; 
IF (NTUBE>426) AND (NTUBE<=433) THEN NNTUBE:=433; 
IF (NTUBE>434) AND (NTUBE<=437) THEN NNTUBE:=437; 
IF (NTUBE>437) AND (NTUBE<=442) THEN NNTUBE:=442; 
IF (NTUBE>442) AND (NTUBE<=447) THEN NNTUBE:=447; 
IF (NTUBE>447) AND (NTUBE<=450) THEN NNTUBE:=450; 
IF (NTUBE>450) AND (NTUBE<=453) THEN NNTUBE:=453; 
IF (NTUBE>453) AND (NTUBE<=455) THEN NNTUBE:=455; 
IF (NTUBE>455) AND (NTUBE<=459) THEN NNTUBE:=459; 
IF (NTUBE>459) AND (NTUBE<=461) THEN NNTUBE:=461; 
IF (NTUBE>461) AND (NTUBE<=463) THEN NNTUBE:=463; 
IF (NTUBE>463) AND (NTUBE<=465) THEN NNTUBE:=465; 
IF (NTUBE>465) AND (NTUBE<=468) THEN NNTUBE:=468; 
IF (NTUBE>468) AND (NTUBE<=472) THEN NNTUBE:=472; 
IF (NTUBE>472) AND (NTUBE<=475) THEN NNTUBE:=475; 
IF (NTUBE>476) AND (NTUBE<=480) THEN NNTUBE:=480; 
IF (NTUBE>480) AND (NTUBE<=482) THEN NNTUBE:=482; 
IF (NTUBE>483) AND (NTUBE<=499) THEN NNTUBE:=499; 
IF (NTUBE>499) AND (NTUBE<=504) THEN NNTUBE:=504; 
IF (NTUBE>504) AND (NTUBE<=506) THEN NNTUBE:=506; 
IF (NTUBE>506) AND (NTUBE<=511) THEN NNTUBE:=511; 
IF (NTUBE>511) AND (NTUBE<=514) THEN NNTUBE:=514; 
IF (NTUBE>514) AND (NTUBE<=518) THEN NNTUBE:=518; 
IF (NTUBE>518) AND (NTUBE<=520) THEN NNTUBE:=520; 
IF (NTUBE>520) AND (NTUBE<=522) THEN NNTUBE:=522; 
IF (NTUBE>522) AND (NTUBE<=524) THEN NNTUBE:=524; 
IF (NTUBE>524) AND (NTUBE<=526) THEN NNTUBE:=526; 
IF (NTUBE>526) AND (NTUBE<=528) THEN NNTUBE:=528; 
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IF (NTUBE>528) AND (NTUBE<=530) THEN NNTUBE:=530; 
IF (NTUBE>530) AND (NTUBE<=534) THEN NNTUBE:=534; 
IF (NTUBE>534) AND (NTUBE<=540) THEN NNTUBE:=540; 
IF (NTUBE>540) AND (NTUBE<=547) THEN NNTUBE:=547; 
IF (NTUBE>547) AND (NTUBE<=550) THEN NNTUBE:=550; 
IF (NTUBE>550) AND (NTUBE<=559) THEN NNTUBE:=559; 
IF (NTUBE>559) AND (NTUBE<=562) THEN NNTUBE:=562; 
IF (NTUBE>562) AND (NTUBE<=564) THEN NNTUBE:=564; 
END; 
 
FUNCTION NMINRATIO(NTUBE:INTEGER):REAL; 
BEGIN 
CASE NTUBE OF 
  1:NMINRATIO:= 1.000;     2:NMINRATIO:= 2.000;    3:NMINRATIO:= 2.154; 
  4:NMINRATIO:= 2.732;     7:NMINRATIO:= 3.000;    8:NMINRATIO:= 3.646; 
 10:NMINRATIO:= 4.000;    12:NMINRATIO:= 4.056;   13:NMINRATIO:= 4.464; 
 14:NMINRATIO:= 4.606;    19:NMINRATIO:= 5.000;   22:NMINRATIO:= 5.582; 
 23:NMINRATIO:= 5.770;    24:NMINRATIO:= 6.000;   27:NMINRATIO:= 6.034; 
 31:NMINRATIO:= 6.292;    37:NMINRATIO:= 7.000;   38:NMINRATIO:= 7.244; 
 42:NMINRATIO:= 7.430;    44:NMINRATIO:= 7.764;   48:NMINRATIO:= 8.000; 
 55:NMINRATIO:= 8.212;    56:NMINRATIO:= 8.810;   57:NMINRATIO:= 8.858; 
 60:NMINRATIO:= 8.938;    61:NMINRATIO:= 9.000;   63:NMINRATIO:= 8.082; 
 64:NMINRATIO:= 9.186;    69:NMINRATIO:= 9.326;   70:NMINRATIO:= 9.660; 
 73:NMINRATIO:= 9.718;    74:NMINRATIO:= 9.888;   76:NMINRATIO:=10.000; 
 85:NMINRATIO:=10.166;    88:NMINRATIO:=10.644;   92:NMINRATIO:=10.848; 
 96:NMINRATIO:=11.038;   102:NMINRATIO:=11.264;  104:NMINRATIO:=11.536; 
109:NMINRATIO:=11.584;   110:NMINRATIO:=12.000;  114:NMINRATIO:=12.016; 
121:NMINRATIO:=12.136;   126:NMINRATIO:=12.532;  129:NMINRATIO:=12.718; 
130:NMINRATIO:=12.790;   131:NMINRATIO:=12.906;  133:NMINRATIO:=12.948; 
135:NMINRATIO:=13.032;   136:NMINRATIO:=13.124;  139:NMINRATIO:=13.166; 
141:NMINRATIO:=13.220;   151:NMINRATIO:=13.490;  154:NMINRATIO:=14.000; 
156:NMINRATIO:=14.012;   158:NMINRATIO:=14.067;  163:NMINRATIO:=14.114; 
168:NMINRATIO:=14.316;   170:NMINRATIO:=14.528;  174:NMINRATIO:=14.614; 
176:NMINRATIO:=14.812;   178:NMINRATIO:=14.892;  187:NMINRATIO:=15.000; 
188:NMINRATIO:=15.344;   190:NMINRATIO:=15.414;  199:NMINRATIO:=15.422; 
202:NMINRATIO:=15.798;   206:NMINRATIO:=15.934;  208:NMINRATIO:=16.000; 
211:NMINRATIO:=16.100;   212:NMINRATIO:=16.132;  213:NMINRATIO:=16.144; 
217:NMINRATIO:=16.256;   219:NMINRATIO:=16.275;  220:NMINRATIO:=16.524; 
225:NMINRATIO:=16.534;   230:NMINRATIO:=16.716;  235:NMINRATIO:=16.874; 
241:NMINRATIO:=17.000;   246:NMINRATIO:=17.290;  253:NMINRATIO:=17.370; 
254:NMINRATIO:=17.644;   258:NMINRATIO:=17.704;  262:NMINRATIO:=17.822; 
264:NMINRATIO:=18.000;   270:NMINRATIO:=18.010;  274:NMINRATIO:=18.198; 
276:NMINRATIO:=18.244;   283:NMINRATIO:=18.436;  284:NMINRATIO:=18.578; 
288:NMINRATIO:=18.692;   295:NMINRATIO:=18.776;  301:NMINRATIO:=19.000; 
306:NMINRATIO:=19.148;   313:NMINRATIO:=19.330;  316:NMINRATIO:=19.520; 
321:NMINRATIO:=19.584;   324:NMINRATIO:=19.736;  325:NMINRATIO:=19.862; 
327:NMINRATIO:=19.904;   329:NMINRATIO:=19.994;  330:NMINRATIO:=20.000; 
333:NMINRATIO:=20.008;   337:NMINRATIO:=20.078;  339:NMINRATIO:=20.218; 
349:NMINRATIO:=20.288;   351:NMINRATIO:=20.640;  352:NMINRATIO:=20.672; 
361:NMINRATIO:=20.698;   362:NMINRATIO:=20.944;  364:NMINRATIO:=20.974; 
367:NMINRATIO:=21.000;   372:NMINRATIO:=21.074;  376:NMINRATIO:=21.224; 
378:NMINRATIO:=21.232;   379:NMINRATIO:=21.298;  380:NMINRATIO:=21.366; 
382:NMINRATIO:=21.390;   384:NMINRATIO:=21.428;  390:NMINRATIO:=21.526; 
392:NMINRATIO:=21.664;   394:NMINRATIO:=21.802;  396:NMINRATIO:=21.808; 
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397:NMINRATIO:=21.880;   400:NMINRATIO:=21.952;  406:NMINRATIO:=22.000; 
409:NMINRATIO:=22.072;   421:NMINRATIO:=22.166;  426:NMINRATIO:=22.572; 
433:NMINRATIO:=22.634;   434:NMINRATIO:=22.794;  437:NMINRATIO:=22.858; 
442:NMINRATIO:=22.932;   447:NMINRATIO:=23.030;  450:NMINRATIO:=23.114; 
453:NMINRATIO:=23.120;   455:NMINRATIO:=23.288;  459:NMINRATIO:=23.300; 
461:NMINRATIO:=23.422;   463:NMINRATIO:=23.466;  465:NMINRATIO:=23.480; 
468:NMINRATIO:=23.606;   472:NMINRATIO:=23.650;  475:NMINRATIO:=23.716; 
476:NMINRATIO:=23.870;   480:NMINRATIO:=23.914;  482:NMINRATIO:=24.000; 
483:NMINRATIO:=24.060;   499:NMINRATIO:=24.066;  504:NMINRATIO:=24.438; 
506:NMINRATIO:=24.516;   511:NMINRATIO:=24.580;  514:NMINRATIO:=24.644; 
518:NMINRATIO:=24.812;   520:NMINRATIO:=24.848;  522:NMINRATIO:=24.860; 
524:NMINRATIO:=24.974;   526:NMINRATIO:=25.016;  528:NMINRATIO:=25.028; 
530:NMINRATIO:=25.062;   534:NMINRATIO:=25.110;  540:NMINRATIO:=25.194; 
547:NMINRATIO:=25.332;   550:NMINRATIO:=25.556;  559:NMINRATIO:=25.576; 
562:NMINRATIO:=25.880;   564:NMINRATIO:=25.934;                         
 
ELSE WRITELN(' ERROR CANNOT ARRANGE TUBE'); 
END; 
END; 
 
FUNCTION NCONFIG(NTUBE:INTEGER):STRING; 
BEGIN 
CASE NTUBE OF 
  1:NCONFIG:=CONFIG1;      2:NCONFIG:=CONFIG2;     3:NCONFIG:=CONFIG3;   
  4:NCONFIG:=CONFIG4;      7:NCONFIG:=CONFIG1;     8:NCONFIG:=CONFIG2;   
 10:NCONFIG:=CONFIG2;     12:NCONFIG:=CONFIG3;    13:NCONFIG:=CONFIG1;   
 14:NCONFIG:=CONFIG2;     19:NCONFIG:=CONFIG1;    22:NCONFIG:=CONFIG2;   
 23:NCONFIG:=CONFIG4;     24:NCONFIG:=CONFIG2;    27:NCONFIG:=CONFIG3;   
 31:NCONFIG:=CONFIG1;     37:NCONFIG:=CONFIG1;    38:NCONFIG:=CONFIG2;   
 42:NCONFIG:=CONFIG3;     44:NCONFIG:=CONFIG4;    48:NCONFIG:=CONFIG2;   
 55:NCONFIG:=CONFIG1;     56:NCONFIG:=CONFIG2;    57:NCONFIG:=CONFIG4;   
 60:NCONFIG:=CONFIG2;     61:NCONFIG:=CONFIG1;    63:NCONFIG:=CONFIG3;   
 64:NCONFIG:=CONFIG2;     69:NCONFIG:=CONFIG3;    70:NCONFIG:=CONFIG2;   
 73:NCONFIG:=CONFIG1;     74:NCONFIG:=CONFIG2;    76:NCONFIG:=CONFIG2;   
 85:NCONFIG:=CONFIG1;     88:NCONFIG:=CONFIG2;    92:NCONFIG:=CONFIG2;   
 96:NCONFIG:=CONFIG4;    102:NCONFIG:=CONFIG3;   104:NCONFIG:=CONFIG2;   
109:NCONFIG:=CONFIG1;    110:NCONFIG:=CONFIG2;   114:NCONFIG:=CONFIG3;   
121:NCONFIG:=CONFIG1;    126:NCONFIG:=CONFIG2;   129:NCONFIG:=CONFIG3;   
130:NCONFIG:=CONFIG2;    131:NCONFIG:=CONFIG4;   133:NCONFIG:=CONFIG4;   
135:NCONFIG:=CONFIG4;    136:NCONFIG:=CONFIG2;   139:NCONFIG:=CONFIG1;   
141:NCONFIG:=CONFIG3;    151:NCONFIG:=CONFIG1;   154:NCONFIG:=CONFIG2;   
156:NCONFIG:=CONFIG3;    158:NCONFIG:=CONFIG2;   163:NCONFIG:=CONFIG1;   
168:NCONFIG:=CONFIG3;    170:NCONFIG:=CONFIG2;   174:NCONFIG:=CONFIG3;   
176:NCONFIG:=CONFIG4;    178:NCONFIG:=CONFIG2;   187:NCONFIG:=CONFIG1;   
188:NCONFIG:=CONFIG4;    190:NCONFIG:=CONFIG4;   199:NCONFIG:=CONFIG1;   
202:NCONFIG:=CONFIG2;    206:NCONFIG:=CONFIG2;   208:NCONFIG:=CONFIG2;   
211:NCONFIG:=CONFIG1;    212:NCONFIG:=CONFIG2;   213:NCONFIG:=CONFIG3;   
217:NCONFIG:=CONFIG4;    219:NCONFIG:=CONFIG3;   220:NCONFIG:=CONFIG2;   
225:NCONFIG:=CONFIG3;    230:NCONFIG:=CONFIG2;   235:NCONFIG:=CONFIG1;   
241:NCONFIG:=CONFIG1;    246:NCONFIG:=CONFIG3;   253:NCONFIG:=CONFIG1;   
254:NCONFIG:=CONFIG2;    258:NCONFIG:=CONFIG2;   262:NCONFIG:=CONFIG2;   
264:NCONFIG:=CONFIG2;    270:NCONFIG:=CONFIG3;   274:NCONFIG:=CONFIG4;   
276:NCONFIG:=CONFIG3;    283:NCONFIG:=CONFIG1;   284:NCONFIG:=CONFIG2;   
288:NCONFIG:=CONFIG2;    295:NCONFIG:=CONFIG1;   301:NCONFIG:=CONFIG1;   
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306:NCONFIG:=CONFIG3;    313:NCONFIG:=CONFIG1;   316:NCONFIG:=CONFIG2;   
321:NCONFIG:=CONFIG3;    324:NCONFIG:=CONFIG2;   325:NCONFIG:=CONFIG4;   
327:NCONFIG:=CONFIG3;    329:NCONFIG:=CONFIG4;   330:NCONFIG:=CONFIG2;   
333:NCONFIG:=CONFIG3;    337:NCONFIG:=CONFIG1;   339:NCONFIG:=CONFIG3;   
349:NCONFIG:=CONFIG1;    351:NCONFIG:=CONFIG4;   352:NCONFIG:=CONFIG2;   
361:NCONFIG:=CONFIG1;    362:NCONFIG:=CONFIG4;   364:NCONFIG:=CONFIG2;   
367:NCONFIG:=CONFIG1;    372:NCONFIG:=CONFIG2;   376:NCONFIG:=CONFIG2;   
378:NCONFIG:=CONFIG3;    379:NCONFIG:=CONFIG1;   380:NCONFIG:=CONFIG4;   
382:NCONFIG:=CONFIG4;    384:NCONFIG:=CONFIG3;   390:NCONFIG:=CONFIG3;   
392:NCONFIG:=CONFIG2;    394:NCONFIG:=CONFIG4;   396:NCONFIG:=CONFIG2;   
397:NCONFIG:=CONFIG1;    400:NCONFIG:=CONFIG2;   406:NCONFIG:=CONFIG2;   
409:NCONFIG:=CONFIG1;    421:NCONFIG:=CONFIG1;   426:NCONFIG:=CONFIG3;   
433:NCONFIG:=CONFIG1;    434:NCONFIG:=CONFIG2;   437:NCONFIG:=CONFIG4;   
442:NCONFIG:=CONFIG2;    447:NCONFIG:=CONFIG3;   450:NCONFIG:=CONFIG2;   
453:NCONFIG:=CONFIG3;    455:NCONFIG:=CONFIG4;   459:NCONFIG:=CONFIG3;   
461:NCONFIG:=CONFIG4;    463:NCONFIG:=CONFIG4;   465:NCONFIG:=CONFIG3;   
468:NCONFIG:=CONFIG2;    472:NCONFIG:=CONFIG2;   475:NCONFIG:=CONFIG1;   
476:NCONFIG:=CONFIG2;    480:NCONFIG:=CONFIG2;   482:NCONFIG:=CONFIG2;   
483:NCONFIG:=CONFIG4;    499:NCONFIG:=CONFIG1;   504:NCONFIG:=CONFIG3;   
506:NCONFIG:=CONFIG2;    511:NCONFIG:=CONFIG1;   514:NCONFIG:=CONFIG2;   
518:NCONFIG:=CONFIG2;    520:NCONFIG:=CONFIG4;   522:NCONFIG:=CONFIG3;   
524:NCONFIG:=CONFIG4;    526:NCONFIG:=CONFIG4;   528:NCONFIG:=CONFIG3;   
530:NCONFIG:=CONFIG2;    534:NCONFIG:=CONFIG3;   540:NCONFIG:=CONFIG3;   
547:NCONFIG:=CONFIG1;    550:NCONFIG:=CONFIG2;   559:NCONFIG:=CONFIG1;   
562:NCONFIG:=CONFIG2;    564:NCONFIG:=CONFIG4;                           
 
ELSE WRITELN(' ERROR CANNOT ARRANGE TUBE'); 
END; 
END; 
 
PROCEDURE HEATCOEF; 
LABEL 30,100; 
 
BEGIN                        
 
U:=10;                       
 
FOR j:=1 TO 5000 do 
BEGIN                        
AREA:=Q/(U*F*LMTD); 
 
OUTRADIUS:=OUTTUBESIZE/2;   
NTUBE:=ROUND(AREA/(PI*OUTRADIUS*LENGTH)); 
 
WRITELN(' P IS ',PPP); 
WRITELN(' R IS ',RRR); 
WRITELN(' A IS ',AAA); 
WRITELN(' Q IS ',Q); 
WRITELN(' AREA IS ',AREA); 
WRITELN(' MAIR IS ',MAIR); 
WRITELN(' CP IS ',CPAIR); 
WRITELN(' MAIRCP IS ',MAIRCP); 
 
IF NTUBE>564  THEN 
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GOTO 100;              
 
NTUBE:=NNTUBE(NTUBE); 
 
WRITELN(' NTUBENEW IS ',NTUBE); 
 
MINRATIO:=NMINRATIO(NTUBE); 
 
WRITELN(' MINRATIO IS ',MINRATIO); 
 
CONFIG1:='CONFIG1'; 
CONFIG2:='CONFIG2'; 
CONFIG3:='CONFIG3'; 
CONFIG4:='CONFIG4'; 
 
CONFIG:=NCONFIG(NTUBE); 
 
WRITELN(' CONFIG IS ',CONFIG); 
 
SHELLSIZE:=OUTTUBESIZE*MINRATIO;                    
 
 
{TUBE SPACE} 
SN:=OUTTUBESIZE*SNRATIO; 
TUBESPACE:=SN-OUTTUBESIZE; 
 
WRITELN(' TUBESPACE IS ', TUBESPACE); 
 
 
REALSHELLSIZE:=((OUTTUBESIZE+TUBESPACE)*MINRATIO)+TUBESPACE; 
                  
WRITELN(' SHELLSIZE IS ',SHELLSIZE); 
WRITELN(' REALSHELLSIZE IS ',REALSHELLSIZE); 
WRITELN(' OUTTUBESIZE IS ',OUTTUBESIZE); 
 
{Hi} 
INRADIUS:=INTUBESIZE/2; 
AREAINTUBE:=PI*INRADIUS*INRADIUS; 
 
RENALDTUBE:=DENFLUE*(FLOWFLUE/(3600*denflue*AREAINTUBE*NTUBE)) 
            *INTUBESIZE/VISCOSFLUE; 
 
WRITELN(' RENALDTUBE IS ', RENALDTUBE); 
WRITELN(' PRANDLE IS ', PRANDFLUE); 
WRITELN(' CONDUCTFLUE IS ', CONDUCTFLUE); 
 
IF (RENALDTUBE<2000) 
   THEN 
   COEFTUBE:=0.17*(EXP(0.33*LN(RENALDTUBE)))*(EXP(0.4*LN(PRANDFLUE))) 
             *CONDUCTFLUE/INTUBESIZE; 
 
IF (RENALDTUBE>10000)  
   THEN    
   COEFTUBE:=0.023*(EXP(0.8*LN(RENALDTUBE)))*(EXP(0.4*LN(PRANDFLUE))) 
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             *CONDUCTFLUE/INTUBESIZE; 
 
IF (RENALDTUBE>=2000) AND (RENALDTUBE<=10000) 
   THEN 
       BEGIN 
        TRANRATIO:=-8.2917+0.0052875*RENALDTUBE-4.5833e 
                   -8*RENALDTUBE*RENALDTUBE;   
         COEFTUBE:=TRANRATIO*(EXP(0.4*LN(PRANDFLUE))) 
                   *CONDUCTFLUE/INTUBESIZE; 
       END; 
 
WRITELN(' COEFTUBE IS ', COEFTUBE); 
 
{Ho}                    
CHANNELLENGTH:=LENGTH/N; 
CHANNELWIDTH:=REALSHELLSIZE; 
 
IF  CHANNELLENGTH>=CHANNELWIDTH 
    THEN CHANNEL:=CHANNELWIDTH; 
 
IF  CHANNELWIDTH>=CHANNELLENGTH 
    THEN CHANNEL:=CHANNELLENGTH; 
 
WRITELN(' CHANNELLENGTH IS', CHANNELLENGTH); 
WRITELN(' CHANNELWIDTH IS', CHANNELWIDTH); 
WRITELN(' CHANNEL IS', CHANNEL); 
 
AREACHANNEL:=PI*(CHANNEL/2)*(CHANNEL/2); 
FLOWAIRMAX:=FLOWAIR/(3600*DENAIR*AREACHANNEL)*SN/(SN-OUTTUBESIZE); 
{RENALDSHELL:=DENAIR*FLOWAIRMAX*CHANNEL/VISCOSAIR;} 
 
ASSHELL:=REALSHELLSIZE*(SN-OUTTUBESIZE)*(LENGTH/N)/SN; 
GSSHELL:=FLOWAIR/(3600*ASSHELL); 
DESHELL:=4*(SN*SN-(0.25*PI*OUTTUBESIZE*OUTTUBESIZE))/(PI*OUTTUBESIZE); 
RENALDSHELL:=GSSHELL*DESHELL/VISCOSAIR; 
 
COEFSHELL:=CCC*(EXP(NNN*LN(RENALDSHELL)))*(EXP(0.33*LN(PRANDAIR))) 
           *CONDUCTAIR/OUTTUBESIZE;   
 
WRITELN(' COEFSHELL IS ', COEFSHELL); 
 
{U} 
UNEW:=1/((1/COEFSHELL)+(0.5*OUTTUBESIZE*LN(OUTTUBESIZE/INTUBESIZE) 
      /CONDUCTSTEEL)+(OUTTUBESIZE /(COEFTUBE*INTUBESIZE))); 
 
WRITELN(' UNEW IS ', UNEW); 
 
IF ABS(UNEW-U)>=0.0000001 THEN 
U:=UNEW 
ELSE GOTO 30; 
 
END;                                        
 
30: 
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U:=UNEW; 
WRITELN('U',U, ' J  is ' , J); 
 
{PRESSURE DROP} 
{PRESSURE DROP IN TUBE} 
FINTUBE:=1/((1.58*LN(RENALDTUBE)-3.28)*(1.58*LN(RENALDTUBE)-3.28)); 
PINTUBE:=((4*FINTUBE*LENGTH/INTUBESIZE)+4)*0.5*DENFLUE* 
         (FLOWFLUE/(3600*DENFLUE*AREAINTUBE*NTUBE)) 
         *(FLOWFLUE/(3600*DENFLUE*AREAINTUBE*NTUBE)); 
 
WRITELN(' PINTUBE IS  ',PINTUBE); 
 
{PRESSURE DROP IN SHELL} 
FINSHELL:=EXP(0.576-(0.19*LN(RENALDSHELL))); 
PINSHELL:=FINSHELL*GSSHELL*GSSHELL*N*REALSHELLSIZE/(2*DENAIR*DESHELL); 
 
VELO:=(FLOWFLUE/(3600*DENFLUE*AREAINTUBE*NTUBE)); 
 
{CAPITAL COST} 
SUMTUBECOST:=NTUBE*TUBECOST*LENGTH/6; 
SUMSHELLCOST:=(2*PI*(REALSHELLSIZE/2)*LENGTH)+(2*PI*(REALSHELLSIZE/2) 
              *(REALSHELLSIZE/2))*780; 
NBAFFLE:=N-1; 
BAFFLECOST:=NBAFFLE*0.75*PI*(REALSHELLSIZE/2)*(REALSHELLSIZE/2)*780; 
LABOURCOST:=NTUBE*(N+1)*200+(2*PI*OUTTUBESIZE*NTUBE+2*PI*SHELLSIZE*2) 

*200 
CAPCOST:= SUMTUBECOST+SUMSHELLCOST+BAFFLECOST+ LABOURCOST; 
 
 
{OPERATION COST} 
OPTCOST:= ELECTRIC_COST*2.76* DAY_PER_YEAR*HOUR_PER_DAY; 
 
{MAINTAINNANCE COST} 
MAINCOST:=150*52*3; 
 
{LIFE CYCLE COST} 
LCC:=(CAPCOST+OPTCOST+MAINCOST)/3; 
 
 
{HEAT RECOVERY} 
QHX:=MAIRCP*(OUTAIRTEMP-INAIRTEMP);                        
SAVEOIL:=QHX/HHV;                           
SAVEOILCOST:=FUEL_COST*DAY_PER_YEAR*HOUR_PER_DAY*SAVEOIL;                           
RESTOILCOST:=(FLOWOIL*FUEL_COST*DAY_PER_YEAR*HOUR_PER_DAY)-SAVEOILCOST; 
TOTALCOST:=LCC+RESTOILCOST; 
 
 
WRITELN(' QHX IS  ',QHX); 
WRITELN(' SAVEOIL IS  ',SAVEOIL); 
WRITELN(' SAVEOILCOST IS  ',SAVEOILCOST); 
WRITELN(' RESTOILCOST IS  ',RESTOILCOST); 
 
IF TOTALCOST<DTOTALCOST THEN 
   BEGIN 
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        DLCC:=LCC; 
        DSNRATIO:=SNRATIO; 
        DOUTTUBESIZE:=OUTTUBESIZE; 
        DINTUBESIZE:=INTUBESIZE; 
        DLENGTH:=LENGTH; 
        DN:=N; 
        DNTUBE:=NTUBE; 
        DSUMTUBECOST:=SUMTUBECOST; 
        DSUMSHELLCOST:=SUMSHELLCOST; 
        DBAFFLECOST:=BAFFLECOST; 
        DCAPCOST:=CAPCOST;        
        DCHANNELLENGTH:=CHANNELLENGTH; 
        DCHANNELWIDTH:=CHANNELWIDTH; 
        DCHANNEL:=CHANNEL; 
        DSAVEOILCOST:=SAVEOILCOST; 
        DRESTOILCOST:=RESTOILCOST; 
        DTOTALCOST:=TOTALCOST; 
        DFLUEOUTTEMPGUESS:=FLUEOUTTEMPGUESS; 
        DRENALDTUBE:=RENALDTUBE; 
        DPINTUBE:=PINTUBE; 
        DVELO:=VELO; 
        DRENALDSHELL:=RENALDSHELL; 
        DREALSHELLSIZE:=REALSHELLSIZE; 
        DPINSHELL:=PINSHELL; 
        DASSHELL:=ASSHELL; 
        DGSSHELL:=GSSHELL; 
        DDESHELL:=DESHELL; 
   END; 
 
WRITELN(' SUMTUBECOST IS  ',DSUMTUBECOST); 
WRITELN(' SUMSHELLCOST IS  ',DSUMSHELLCOST); 
WRITELN(' BAFFLECOST IS  ',DBAFFLECOST); 
 
100: 
 
END;                                        
BEGIN  {main} 
WRITELN('ENTER FLUE GAS TEMPERATURE(K)'); 
READLN(FLUETEMP); 
WRITELN('ENTER AIR INPUT TEMPERATURE(K)'); 
READLN(INAIRTEMP); 
WRITELN('ENTER FLOW RATE FUEL (LITRE/HOUR)'); 
READLN(FLOWOIL); 
WRITELN('ENTER QUANTITY OF CO (PPM)'); 
READLN(VCO); 
WRITELN('ENTER QUANTITY OF LEAK O2 (PERCENTAGE)'); 
READLN(VOX); 
ASSIGN(test,'D:AON.OUT'); 
REWRITE(test); 
 
DTOTALCOST:=1.0E9; 
 
BILEFT := INAIRTEMP+50; 
BIRIGHT:= FLUETEMP-100; 
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   FOR P:=1 TO 101 DO 
   BEGIN 
     BIMIDDLE:= BILEFT+(P-1)*10; 
     FLUEOUTTEMPGUESS:= BIMIDDLE; 
 
MEANFLUETEMP:=0.5*(FLUETEMP+FLUEOUTTEMPGUESS); 
MEANAIRTEMP:=0.5*(INAIRTEMP+OUTAIRTEMP); 
 
 
 
 
DENCO2:=1.5474-0.0025648*MEANFLUETEMP 
        +0.0000021558*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
        -8.5277E-10*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
        +1.2592E-1 
        *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
DENCO:=0.98483-0.0016324*MEANFLUETEMP 
       +0.000001372*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
       -5.4274E-10*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
       +8.0143E-14*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
DENO2:=1.1251-0.0018649*MEANFLUETEMP 
       +0.0000015674*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
       -6.2003E-10*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
       +9.1556E-14*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
DENN2:=0.98493-0.0016326*MEANFLUETEMP 
       +0.0000013722*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
       -5.4280E-10*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
       +8.0151E-14*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
DENWATER:=0.63344-0.00105*MEANFLUETEMP 
          +8.8249E-07*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
          -3.4909E-10*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
          +5.1548E-14 
          *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
 
VISCOSCO2:=0.000013751+4.8282E-08*MEANFLUETEMP 
           -1.6831E-11*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
           +3.7788E-15*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
           +1.1608E-29 
           *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
VISCOSCO:=0.000016294+4.8396E-08*MEANFLUETEMP 
          -3.4526E-11*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
          +1.5409E-14*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
          -3.3379E-29 
          *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
VISCOSO2:=0.00001994+5.0105E-08*MEANFLUETEMP 
          -1.8790E-11*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
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          +7.2395E-15*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
          -1.1722E-18 
          *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
VISCOSN2:=0.000016404+4.8319E-08*MEANFLUETEMP 
          -3.1028E-11*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
          +1.5068E-14*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
          -2.8264E-18 
          *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
VISCOSWATER:=0.0000087423+3.7613E-08*MEANFLUETEMP 
             +6.8691E-12*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
             -7.0505E-15*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
             +1.4412E-18 
             *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
VISCOSAIR:=0.000017887+4.2813E-08*MEANAIRTEMP 
           -1.7386E-11*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP 
           +5.8694E-15*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP 
           -9.1524E-19*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP; 
 
 
CONDUCTCO2:=0.014557+0.000080721*MEANFLUETEMP 
            -5.5472E-09*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
            -4.8234E-12*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
            -1.4546E-27 
            *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
CONDUCTCO:=0.022778+0.000074055*MEANFLUETEMP 
           -2.7637E-08*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
           +9.7481E-12*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
           +1.7014E-26 
           *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
CONDUCTO2:=0.024175+0.000083218*MEANFLUETEMP 
           -1.8568E-08*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
           +2.4515E-12*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
           +6.9567E-16 
           *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
CONDUCTN2:=0.023838+0.00007452*MEANFLUETEMP 
           -4.1201E-08*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
           +2.2228E-11*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
           +1.5114E-27 
           *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
CONDUCTWATER:=0.016297+0.000071264*MEANFLUETEMP 
              +7.2307E-08*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
              -2.7774E-11*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
              +4.1252E-15 
              *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
CONDUCTAIR:=0.023635+0.000075624*MEANAIRTEMP 
            -2.5219E-08*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP 
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            +4.6400E-12*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP 
            +4.9215E-26 
            *MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP; 
 
 
PRANDCO2:=0.73856+0.000039037*MEANFLUETEMP 
          -6.1961E-08*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
          +2.1055E-11*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
          +8.9990E-15 
          *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
PRANDCO:=0.70928+0.000066021*MEANFLUETEMP 
         -2.1314E-07*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
         +1.7383E-10*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
         -2.8042E-14 
         *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
PRANDO2:=0.70421-0.0000016333*MEANFLUETEMP 
         -2.1625E-08*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
         +2.6519E-11*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
         -8.7353E-15 
         *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
PRANDN2:=0.68117+0.000094516*MEANFLUETEMP 
         +4.3746E-08*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
         -1.6061E-10*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
         +4.3076E-14 
         *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
PRANDWATER:=1.0023-0.00025233*MEANFLUETEMP 
            +1.8002E-07*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
            -7.9805E-11*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
            +1.2739E-14 
            *MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP; 
 
PRANDAIR:=0.70738-0.000093843*MEANAIRTEMP 
          +2.0546E-07*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP 
          -1.1283E-10*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP 
          +1.9734E-14*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP; 
 
FLOWAIR:=(A0*FLOWOIL*DENOIL*DENAIR)*(21/(21-VOX));                                  
MAIR:=FLOWAIR*1000;                                           
 
 
AA:=FLOWOIL*DENOIL/MATOMOIL;                               
BB:=(21/100)*FLOWAIR*DENO2*(1/DENAIR)*1000/32;              
CC:=3.76*BB;                                                
FF:=35*AA;                                                 
MN2:=CC*28;                                                   
MWATER:=FF*18;                                                
 
WRITELN('FLOWAIR is ',FLOWAIR); 
 
DENFLUE:=1.0; 
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FOR I:=1 TO 5000 DO 
BEGIN 
FLOWFLUE:=(G0*FLOWOIL*DENOIL*DENFLUE)+(A0*FLOWOIL*DENOIL*DENAIR) 
          *((21/(21-VOX))-1);                 
MFLUE:=FLOWFLUE*1000;                                         
 
DD:=(VOX/100)*(FLOWFLUE/DENFLUE)*DENO2*1000/32;             
EE:=VCO*1E-6*(FLOWFLUE/DENFLUE)*DENCO*1000/28;           
 
GG:=(35*AA)-EE;                                            
MO2:=DD*32;                                                  
MCO:=EE*28;                                                   
MCO2:=GG*44;                                                  
 
DENFLUENEW:=(MCO2*DENCO2+MCO*DENCO+MO2*DENO2+MN2*DENN2+MWATER*DENWATER) 
            /MFLUE; 
 
IF ABS(DENFLUENEW-DENFLUE)>=0.0000001  
  THEN 
     DENFLUE:=DENFLUENEW 
  ELSE GOTO 20; 
END; 
 
20: 
DENFLUE:=DENFLUENEW; 
FLOWFLUE:=(G0*FLOWOIL*DENOIL*DENFLUE) 
          +(A0*FLOWOIL*DENOIL*DENAIR)*((21/(21-VOX))-1);                 
MFLUE:=FLOWFLUE*1000;                                         
 
WRITELN('DENFLUE',DENFLUE, ' I  is ' , I); 
 
CPAIR:=(0.99224+0.0000768*MEANAIRTEMP 
       +4.3351e-07*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP 
       -3.7210e-10*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP*MEANAIRTEMP); 
 
MAIRCP:=MAIR*(0.99224+0.0000768*INAIRTEMP 
        +4.3351e-07*INAIRTEMP*INAIRTEMP 
        -3.7210e-10*INAIRTEMP*INAIRTEMP*INAIRTEMP); 
 
MFLUECP:=MCO2*(0.87924+0.00069286*MEANFLUETEMP 
         -3.3410E-07*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
         +5.6824E-11*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP) 
          

   +MCO*(0.99616+0.00033594*MEANFLUETEMP 
   -1.2235E-07*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 

         +1.6319E-11*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP) 
          
         +MO2*(0.90819+0.00034026*MEANFLUETEMP 
         -1.5385E-07*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
         +2.8114E-11*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP) 
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         +1.6932E-11*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP) 
          
         +MWATER*(1.7681+0.00079635*MEANFLUETEMP 
         -8.4602E-08*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP 
         -1.1434E-11*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP*MEANFLUETEMP); 
 
VISCOSFLUE:=((MCO2*VISCOSO2)+(MCO*VISCOSCO2)+(MO2*VISCOSCO) 
            +(MN2*VISCOSN2)+(MWATER*VISCOSWATER))/MFLUE; 
 
CONDUCTFLUE:=((MCO2*CONDUCTO2)+(MCO*CONDUCTCO2)+(MO2*CONDUCTCO) 
             +(MN2*CONDUCTN2)+(MWATER*CONDUCTWATER))/MFLUE; 
 
PRANDFLUE:=((MCO2*PRANDO2)+(MCO*PRANDCO2)+(MCO*PRANDCO)+(MN2*PRANDN2) 
           +(MWATER*PRANDWATER))/MFLUE; 
 
OUTAIRTEMP:=(INAIRTEMP)+(MFLUECP*(FLUETEMP-FLUEOUTTEMPGUESS)/MAIRCP); 
 
LMTD:=((FLUEOUTTEMPGUESS-INAIRTEMP)-(FLUETEMP-OUTAIRTEMP)) 
      /LN((FLUEOUTTEMPGUESS-INAIRTEMP)/(FLUETEMP-OUTAIRTEMP)); 
 
WRITELN(' AIR OUTPUT TEMPERATURE IS ',OUTAIRTEMP); 
WRITELN(' LMTD  IS ',LMTD); 
 
PPP:=(FLUEOUTTEMPGUESS-FLUETEMP)/(INAIRTEMP-FLUETEMP); 
RRR:=(INAIRTEMP-OUTAIRTEMP)/(FLUEOUTTEMPGUESS-FLUETEMP); 
AAA:=1/(1-PPP*RRR); 
DEL:=(RRR-1)/LN((1-PPP)/(1-PPP*RRR)); 
 
FOR N:=3 TO 3 DO           {LOOP5} 
BEGIN                     
 
CASE N OF 
 
2: BEGIN 
RIGHT:=1; 
LEFT:=0;       
222: BEGIN                                                       
MIDDLE:=(RIGHT+LEFT)/2; 
       DUMMY:=TWOPASS(MIDDLE,AAA,RRR);                                      
 
       IF DUMMY*TWOPASS(RIGHT,AAA,RRR)<0 THEN                       
LEFT:=MIDDLE 
       ELSE  
          RIGHT:=MIDDLE; 
       IF ABS(TWOPASS(MIDDLE,AAA,RRR))>0.000001 THEN GOTO 222 
       ELSE 
          BEGIN  {1} 
            F:=-1/(N*DEL*LN(1-MIDDLE)); 
            WRITELN(' CORRECTION FACTOR IS ',F); 
          END; 
     END; 
 
END; 
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3: BEGIN 
RIGHT:=1; 
LEFT:=0;      
333: BEGIN                                                  
       MIDDLE:=(RIGHT+LEFT)/2; 
       DUMMY:=THREEPASS(MIDDLE,AAA,RRR);                          
             
 

       IF DUMMY*THREEPASS(RIGHT,AAA,RRR)<0 THEN              
          LEFT:=MIDDLE 
       ELSE  
          RIGHT:=MIDDLE; 
       IF ABS(THREEPASS(MIDDLE,AAA,RRR))>0.000001 THEN GOTO 333 
       ELSE 
          BEGIN   
            F:=-1/(N*DEL*LN(1-MIDDLE)); 
            WRITELN(' CORRECTION FACTOR IS ',F); 
          END; 
     END; 
 

END;  
 
4:BEGIN 
RIGHT:=1; 
LEFT:=0; 
2222: BEGIN                                                  
       MIDDLE:=(RIGHT+LEFT)/2; 
       DUMMY:=TWOPASS(MIDDLE,AAA,RRR);                          
             
 

       IF DUMMY*TWOPASS(RIGHT,AAA,RRR)<0 THEN              
          LEFT:=MIDDLE 
       ELSE  
          RIGHT:=MIDDLE; 
       IF ABS(TWOPASS(MIDDLE,AAA,RRR))>0.000001 THEN GOTO 2222 
       ELSE 
          BEGIN   
            F2:=-1/(2*DEL*LN(1-MIDDLE)); 
            WRITELN(' CORRECTION FACTOR IS ',F2); 
          END; 
     END; 
RIGHT:=1; 
LEFT:=0; 
3333: BEGIN                                                  
       MIDDLE:=(RIGHT+LEFT)/2; 
       DUMMY:=THREEPASS(MIDDLE,AAA,RRR);                          
             
 

       IF DUMMY*THREEPASS(RIGHT,AAA,RRR)<0 THEN              
          LEFT:=MIDDLE 
       ELSE  
          RIGHT:=MIDDLE; 
       IF ABS(THREEPASS(MIDDLE,AAA,RRR))>0.000001 THEN GOTO 3333 
       ELSE 
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          BEGIN   
            F3:=-1/(3*DEL*LN(1-MIDDLE)); 
            WRITELN(' CORRECTION FACTOR IS ',F3); 
          END; 
     END; 
 
BFORF:=(1-F3)*EXP(3)-(1-F2)*EXP(2); 
AFORF:=(1-F2)*EXP(2)-2*BFORF; 
F:=1-(AFORF+BFORF*N)*EXP(-N); 
WRITELN(' CORRECTION FACTOR IS ',F); 
 
END; 
 
5:BEGIN 
RIGHT:=1; 
LEFT:=0; 
22: BEGIN                                                 
       MIDDLE:=(RIGHT+LEFT)/2; 
       DUMMY:=TWOPASS(MIDDLE,AAA,RRR);                          
             
 
       IF DUMMY*TWOPASS(RIGHT,AAA,RRR)<0 THEN              
          LEFT:=MIDDLE 
       ELSE  
          RIGHT:=MIDDLE; 
       IF ABS(TWOPASS(MIDDLE,AAA,RRR))>0.000001 THEN GOTO 22 
       ELSE 
          BEGIN   
            F2:=-1/(2*DEL*LN(1-MIDDLE)); 
            WRITELN(' CORRECTION FACTOR IS ',F2); 
          END; 
     END; 
RIGHT:=1; 
LEFT:=0; 
33: BEGIN                                                 
       MIDDLE:=(RIGHT+LEFT)/2; 
       DUMMY:=THREEPASS(MIDDLE,AAA,RRR);                         
             
 
       IF DUMMY*THREEPASS(RIGHT,AAA,RRR)<0 THEN              
          LEFT:=MIDDLE 
       ELSE  
          RIGHT:=MIDDLE; 
       IF ABS(THREEPASS(MIDDLE,AAA,RRR))>0.000001 THEN GOTO 33 
       ELSE 
          BEGIN   
            F3:=-1/(3*DEL*LN(1-MIDDLE)); 
            WRITELN(' CORRECTION FACTOR IS ',F3); 
          END; 
     END; 
 
BFORF:=(1-F3)*EXP(3)-(1-F2)*EXP(2); 
AFORF:=(1-F2)*EXP(2)-2*BFORF; 
F:=1-(AFORF+BFORF*N)*EXP(-N); 
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WRITELN(' CORRECTION FACTOR IS ',F); 
 
END; 
 
6:BEGIN 
RIGHT:=1; 
LEFT:=0; 
2: BEGIN                                                  
       MIDDLE:=(RIGHT+LEFT)/2; 
       DUMMY:=TWOPASS(MIDDLE,AAA,RRR);                          
             
 
       IF DUMMY*TWOPASS(RIGHT,AAA,RRR)<0 THEN              
          LEFT:=MIDDLE 
       ELSE  
          RIGHT:=MIDDLE; 
       IF ABS(TWOPASS(MIDDLE,AAA,RRR))>0.000001 THEN GOTO 2 
       ELSE 
          BEGIN   
            F2:=-1/(2*DEL*LN(1-MIDDLE)); 
            WRITELN(' CORRECTION FACTOR IS ',F2); 
          END; 
     END; 
 
RIGHT:=1; 
LEFT:=0; 
 
3: BEGIN                                                  
       MIDDLE:=(RIGHT+LEFT)/2; 
       DUMMY:=THREEPASS(MIDDLE,AAA,RRR);                          
             
 
       IF DUMMY*THREEPASS(RIGHT,AAA,RRR)<0 THEN              
          LEFT:=MIDDLE 
       ELSE  
          RIGHT:=MIDDLE; 
       IF ABS(THREEPASS(MIDDLE,AAA,RRR))>0.000001 THEN GOTO 3 
       ELSE 
          BEGIN   
            F3:=-1/(3*DEL*LN(1-MIDDLE)); 
            WRITELN(' CORRECTION FACTOR IS ',F3); 
          END; 
     END; 
 
BFORF:=(1-F3)*EXP(3)-(1-F2)*EXP(2); 
AFORF:=(1-F2)*EXP(2)-2*BFORF; 
F:=1-(AFORF+BFORF*N)*EXP(-N); 
WRITELN(' CORRECTION FACTOR IS ',F); 
 
END; 
 
END; 
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Q:=MAIRCP*(OUTAIRTEMP-INAIRTEMP)/3600;                         
 
 
FOR K:=1 TO 5 DO             
BEGIN 
CASE K OF 
  1:LENGTH:=1; 
  2:LENGTH:=1.2; 
  3:LENGTH:=1.5; 
  4:LENGTH:=2; 
  5:LENGTH:=3; 
                   
END; 
 
FOR L:=2 TO 9 DO             
BEGIN 
CASE L OF 
    1:BEGIN 
    OUTTUBESIZE:=0.5*2.54/100 ; 
    INTUBESIZE:=0.848/100; 
    TUBECOST:=663; 
    END; 
 
    2:BEGIN 
    OUTTUBESIZE:=0.75*2.54/100; 
    INTUBESIZE:=1.483/100; 
    TUBECOST:=858; 
    END; 
 
    3:BEGIN 
    OUTTUBESIZE:=1*2.54/100; 
    INTUBESIZE:=1.986/100; 
    TUBECOST:=1053; 
    END; 
 
    4:BEGIN 
    OUTTUBESIZE:=1.25*2.54/100; 
    INTUBESIZE:=2.621/100; 
    TUBECOST:=1373; 
    END; 
 
    5:BEGIN 
    OUTTUBESIZE:=1.5*2.54/100; 
    INTUBESIZE:=3.256/100; 
    TUBECOST:=1599; 
    END; 
 
    6:BEGIN 
    OUTTUBESIZE:=2*2.54/100; 
    INTUBESIZE:=4.526/100; 
    TUBECOST:=1989; 
    END; 
 
    7:BEGIN 
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    OUTTUBESIZE:=2.5*2.54/100; 
    INTUBESIZE:=5.74/100; 
    TUBECOST:=2535; 
    END; 
 
    8:BEGIN 
    OUTTUBESIZE:=3*2.54/100; 
    INTUBESIZE:=7.01/100; 
    TUBECOST:=2964; 
    END; 
 
    9:BEGIN 
    OUTTUBESIZE:=4*2.54/100; 
    INTUBESIZE:=9.55/100; 
    TUBECOST:=3900; 
    END;  
END; 
 
FOR M:=1 TO 4 DO             
BEGIN 
CASE M OF 
     1:BEGIN 
     SNRATIO:=1.25; 
     CCC:=0.575; 
     NNN:=0.556; 
      END; 
 
     2:BEGIN 
     SNRATIO:=1.5; 
     CCC:=0.511; 
     NNN:=0.562; 
     END; 
 
     3:BEGIN 
     SNRATIO:=2.0; 
     CCC:=0.502; 
     NNN:=0.568; 
     END; 
 
     4:BEGIN 
     SNRATIO:=3.0; 
     CCC:=0.467; 
     NNN:=0.574; 
     END; 
END; 
 
HEATCOEF;  
 
END;     
END;     
END;     
END;     
 
      IF (BIMIDDLE=BIRIGHT) THEN GOTO 50; 
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   END;                                                               
 
50: 
 
WRITELN(' CHANNELLENGTH IS', DCHANNELLENGTH); 
WRITELN(' CHANNELWIDTH IS', DCHANNELWIDTH); 
WRITELN(' CHANNEL IS', DCHANNEL); 
WRITELN(' SNRATIO IS ',DSNRATIO); 
WRITELN(' OUTTUBESIZE IS ',DOUTTUBESIZE); 
WRITELN(' INTUBESIZE IS ',DINTUBESIZE); 
WRITELN(' LENGTH IS ',DLENGTH); 
WRITELN(' N IS  ',DN); 
WRITELN(' NTUBE IS  ',DNTUBE); 
WRITELN(' LCC IS  ',DLCC); 
WRITELN(' FLUEOUTTEMPGUESS IS  ',DFLUEOUTTEMPGUESS); 
WRITELN(' SAVEOILCOST IS  ',DSAVEOILCOST); 
WRITELN(' RESTOILCOST IS  ',DRESTOILCOST); 
WRITELN(' TOTALCOST IS  ',DTOTALCOST); 
WRITELN(' RENALDTUBE IS  ',DRENALDTUBE); 
WRITELN(' RENALDSHELL IS  ',DRENALDSHELL); 
WRITELN(' PINTUBE IS  ',DPINTUBE); 
WRITELN(' PINSHELL IS  ',DPINSHELL); 
WRITELN(' PINSHELL IS  ',DPINSHELL); 
WRITELN(' OUTAIRTEMP IS  ',DOUTAIRTEMP); 
WRITELN(' PAYBACK PERIOD IS  ',PAYBACK); 
 
WRITELN(TEST,DCHANNELLENGTH); 
WRITELN(TEST,DCHANNELWIDTH); 
WRITELN(TEST,DCHANNEL); 
WRITELN(TEST,DSNRATIO); 
WRITELN(TEST,DOUTTUBESIZE); 
WRITELN(TEST,DINTUBESIZE); 
WRITELN(TEST,DCONFIG); 
WRITELN(TEST,DLENGTH); 
WRITELN(TEST,DN); 
WRITELN(TEST,DNTUBE); 
writeln(TEST,DSNRATIO); 
writeln(TEST,DOUTTUBESIZE); 
writeln(TEST,DTOTALCOST); 
WRITELN(TEST,DRENALDTUBE); 
WRITELN(TEST,DRENALDSHELL); 
WRITELN(TEST,DPINTUBE); 
WRITELN(TEST,DPINSHELL); 
WRITELN('TEST,DSHELLSIZE); 
WRITELN('TEST,DOUTAIRTEMP); 
WRITELN('TEST,PAYBACK); 
 
CLOSE(TEST); 
 
END.    



ภาคผนวก  ง 

วิธีการปรบัปรงุขอมูลนาํเขา 
 
เมื่อตองการแกไขราคาทอสแตนเลสสตีล 304 สามารถเขาไปแกไขไดท่ีโปรแกรมเทอรโบปาสคาล
บรรทัดที่ 46 โดยราคาจะแสดงในหนวยบาทตอความยาวทอ 6 เมตร 

{****************************************************} 
{      STAINLESS STEEL 304 COST(BAHT/6 METERS)       } 
{****************************************************} 

         {1/2   INCHES} TUBE_COST_01=663; 
         {3/4   INCHES} TUBE_COST_02=858; 
         {1     INCHES} TUBE_COST_03=1053; 
         {1 1/4 INCHES} TUBE_COST_04=1373; 
         {1 1/2 INCHES} TUBE_COST_05=1599; 
         {2     INCHES} TUBE_COST_06=1989; 
         {2 1/2 INCHES} TUBE_COST_07=2535; 
         {3     INCHES} TUBE_COST_08=2964; 
         {4     INCHES} TUBE_COST_09=3900; 

 
สําหรับแผนคารบอนสตลีน้ันแกบรรทัดที ่60 

{****************************************************} 
{            CARBON STEEL COST(BAHT                  } 
{****************************************************} 

{4FEET X 8FEET X 3 MM}  CARBON_COST=1180; 
 

ราคาน้ํามันแกบรรทัดท่ี 66 
{****************************************************} 
{            FUEL OIL C COST(BAHT/LITRE)             } 
{****************************************************} 

FUEL_COST=8; 
 

ช่ัวโมงการทํางานแกบรรทัดที่ 72 
       {****************************************************} 

            {                   WORKING PERIOD                   } 
       {****************************************************} 

{WORKING DAY/YEAR} DAY_PER_YEAR=365; 
{WORKING HOUR/DAY} HOUR_PER_DAY=20; 

 

คาไฟฟาแกบรรทัดที่ 79 
{****************************************************} 
{            ELECTRIC COST(BAHT/kW-h)                } 
{****************************************************} 

ELECTRIC_COST=2.16; 



ประวัติผูเขียนวิทยานิพนธ 
   

นายสันติ อยูยืนยง เกิดเมื่อวันที่ 8 เดือนธันวาคม พุทธศักราช 2521  จังหวัด
ฉะเชิงเทราสําเร็จการศึกษาปริญญาวิศวกรรมศาสตรบัณฑิตจากภาควิชาวิศวกรรมเครื่องกลคณะ
วิศวกรรมศาสตร จุฬาลงกรณมหาวิทยาลัย เมื่อปการศึกษา 2542 เขาศึกษาตอในหลักสูตรวิศวกรรม
ศาสตรมหาบัณฑิต ภาควิชาวิศวกรรมเครื่องกล คณะวิศวกรรมศาสตร จุฬาลงกรณมหาวิทยาลัย เมื่อ
ปการศึกษา 2543 
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