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At present chemical industries have invented new processes and improved old
processes to obtain high quality and capacity of production and to reduce cost and
emission from the production. In this research, a packed distillation column that used
raschig ring bed was simulated by Aspen V.10. The research was divided into three
steps. First, build the model satisfied with the result from the experiment. With shortcut
design simulation, it gave the murphree efficiencies of the experimental column to be
equal to 32.13% and that with rigorous column simulation to be equal to 53.95%.
Second, dynamic simulations for the startup period were performed to search for an
optimal process trajectory with minimum expense. It was found that the optimal heating
rate at the reboiler should be 2.40 ๐C/min for duration of 30 minutes, After that the
heating rate would be adjusted so that the temperature of 122 ๐C was reached within 12
minutes. The final step, construct and tune the LV configuration control system for
controlling the temperatures of the top and bottom stages. The model was tested. It was
found that the system was stable and by increasing the flow rate of feed stream, the
controlled temperatures moved back to steady state condition 9% and 61% faster than
the column without the control system, respectively.
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บทที่ 1
บทนํ า

1.1 ความเปนมาและความสํ าคัญของปญหา
อุตสาหกรรมเคมีในปจจุบัน มีความตองการใหกระบวนการผลิตมีประสิทธิภาพสูงสุดเพื่อ

ผลทางเศรษฐศาสตรและสิ่งแวดลอม เพราะกระบวนการผลิตแบบเกามีตนทุนการผลิตที่สูงเกิน
ความจ ําเปน ทํ าใหมีการปรับปรุงพัฒนาและคิดคนกระบวนการผลิตใหมๆขึ้นมา แตการปรับปรุง
ในอุตสาหกรรม ทางเลือกที่ดีทางหนึ่งก็คือ การปรับปรุงบางสวนและกํ าหนดปฏิบัติการที่ดีขึ้นให
กบักระบวนการ โดยการติดตั้งระบบควบคุม (Control System) เพือ่ท ําการควบคุมใหกระบวนการ
ท ํางานตามภาวะทีต่องการ ควบคุมปฏิบัติการใหดํ าเนินไปตามเสนทางที่ใหคาที่เหมาะสมที่สุด
(Optimal Condition) สํ าหรบัตัวแปรปรับไดตางๆในระบบ เพื่อลดเวลาปฏิบัติการหรือตนทุนการ
ผลิตตางๆ

กระบวนการแยก เปนกระบวนการสํ าคัญในอุตสาหกรรมเคมีและปโตรเลียม โดยเฉพาะ
การแยกโดยวิธีการกลั่นลํ าดับสวน การแยกสารอะโรมาติกสเปนสวนสํ าคัญของอตุสาหกรรมเคมี
เพราะเปนกระบวนการผลิตวัตถุดิบตนทางใหกับอุตสาหกรรมอื่นๆ        และเปนตัวอยางที่ดีของ
อุตสาหกรรมการกลั่น สํ าหรับศึกษาการควบคุมปฏิบัติการเพื่อหาคาที่เหมาะสมที่สุดแกระบบ

สารกลุมอะโรมาติกสไดแก เบนซีน โทลูอีน และไซลีน (BTX) เปนวัตถุดิบมูลฐานที่สํ าคัญ
ในโรงงานอตุสาหกรรมตางๆ เชน อุตสาหกรรมส ีพลาสติก ยาฆาแมลง หมึกพิมพ ยาง เปนตน ใน
การแยกสารอะโรมาติกสแตละชนดิออกจากกัน โดยผานกระบวนการกลั่นลํ าดับสวน ดวยหอกลั่น
แบบเบดบรรจุขนาดขยายสวน (Packed Bed Distillation Column) ซึง่เปนหอกลั่นอีกชนิดหนึ่งที่มี
การน ําไปใชงานกนัอยางกวางขวางในระดับหองปฏิบัติการเพราะวาสรางงาย ราคาถูก เบดบรรจุที่
ใชเปนแบบราสจิกริง (Raschig ring) เปนทรงกระบอกกลวงมีความสูงเทากับเสนผานศูนยกลาง
ท ําจากเหลก็กลาไรสนิม ซึ่งทนตอการกัดกรอนไดดี ราคาถูก ไมมีปญหาดานการแตกหักอีกทั้งยัง
เปนการเพิม่พืน้ทีผิ่วสัมผัสระหวางวัฏภาคไอและวัฏภาคของเหลว ใหเกิดการถายโอนมวลและถาย
โอนความรอนไดดี งานวิจัยนี้เปนการจํ าลองภาวะพลวัตและการออกแบบระบบควบคุมใหหอกลั่น
BTX โดยจ ําลองภาวะการทํ างานของหอกลั่นแบบเบดบรรจุขนาดหองปฏิบัติการ ดวยกลุม
โปรแกรมคอมพิวเตอรสํ าเร็จรูป Aspen (Advanced System for Process ENgineering Version
10) ตัง้แตเร่ิมปฏิบัติการจนเขาสูสถานะคงตัว โดยประกอบแบบจํ าลองตามอุปกรณการทดลอง
จริง เพือ่ใหมพีฤติกรรมเชิงพลวัตใกลเคียงความเปนจริง ซึ่งทํ าการควบคุมการปฏิบัติการหาคาที่
เหมาะสมที่สุดในชวงเริ่มปฏิบัติการ (Startup Period) แตชวงใกลเขาสูสถานะคงตัวจะเปลี่ยนการ
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ควบคุมมาใชระบบควบคุมทั่วๆไป ไดแก เครื่องควบคุมแบบพี (P), พีไอ (PI), หรือพีไอดี (PID)
ปฏิบัติการตอไป

1.2 วตัถุประสงคของการวิจัย
1. พัฒนาแบบจํ าลองภาวะการทํ างานเชิงพลวัตสํ าหรับหอกลั่นแบบเบดบรรจุดวย

กลุมโปรแกรมคอมพิวเตอรสํ าเร็จรูป Aspen
2. ออกแบบระบบควบคุมและหาคาที่เหมาะสมที่สุดสํ าหรับตัวแปรปรับได เพื่อใชใน

ชวงเริ่มปฏิบัติการแบบพลวัต
3. ออกแบบระบบควบคุมสถานะคงตัวที่เหมาะสม

1.3 ขอบเขตของการวิจัย
ศกึษาพฤติกรรมการตอบสนองของหอกลั่นแบบเบดบรรจุในชวงเริ่มปฏิบัติการ และนํ าไป

ออกแบบการควบคุมแบบหาคาที่เหมาะที่สุดของตัวแปรปรับในเชิงพลวัต โดยพิจารณาที่ผลของ
การใชพลงังาน ปริมาณนํ้ าหลอเย็น และเวลาที่ใชในชวงเริ่มปฏิบัติการ เปรียบเทียบกับการไมมี
การควบคมุแบบหาคาที่เหมาะสมที่สุด และผลกระทบของแตละตัวแปรปรับที่ทํ าการควบคุมที่มี
ตอระบบ

1.4 ประโยชนที่คาดวาจะไดรับ
1. แบบจํ าลองพลวัตสํ าหรับหอกลั่นแบบเบดบรรจุในหองปฏิบัติการเฉพาะหนวย
2. ระบบควบคุมที่มีประสิทธิภาพ เหมาะสมกับหอกลั่นแบบเบดบรรจุในหองปฏิบัติการ

เฉพาะหนวย



บทที่ 2
ทฤษฎีและวารสารปริทัศน

1อุตสาหกรรมอะโรมาติกส เปนอุตสาหกรรมที่สํ าคัญประเภทหนึ่งในปจจุบัน เพราะเปน
แหลงผลติวัตถุดิบใหแกอุตสาหกรรมปโตรเคมีอ่ืนๆ ซึ่งไดมีการพัฒนาและปรับปรุงกระบวนการ
ผลิตตลอดมา เพื่อใหการผลิตมีประสิทธิภาพสูงขึ้น จุดประสงคหลักในชวงแรกคือ พยายามลดตน
ทนุการผลติและเพิ่มคุณภาพกับปริมาณของผลิตภัณฑ แตชวงหลังกระแสอนุรักษส่ิงแวดลอมเร่ิมมี
บทบาททางการคาอยางมาก ทํ าใหตองมีการพัฒนาและปรับปรุงเพื่อลดมลภาวะที่เกิดจาก
กระบวนการผลิตดวย อุตสาหกรรมอะโรมาติกสนั้นมีผลิตภัณฑที่สํ าคัญไดแก เบนซีน โทลูอีน และ
ไซลีนจดัเปนวัตถุดิบที่สํ าคัญที่สามารถนํ าไปเปนสารตั้งตนในอุตสาหกรรมอื่นๆไดหลายประเภท

2.1 การประยุกตใชงานหอกลั่นเบดบรรจุ
2.1.1 หลกัการออกแบบหอกลั่นแบบเบดบรรจุ
หอกลัน่แบบเบดบรรจุจะเหมาะสมกับคอลัมนที่มีขนาดเสนผานศูนยกลางนอย (ไมเกิน 2

ฟตุ) เพราะจะประหยัดคาใชจายกวาหอกลั่นแบบเทรยหรือเพลต แตถาคอลัมนที่มีขนาดเสนผาน
ศนูยกลางใหญควรเลือกใชหอกลั่นแบบเทรยหรือเพลตจะเหมาะสมกวา อีกทั้งการใชเบดบรรจุกับ
คอลมันทีม่ขีนาดเสนผานศูนยกลางใหญ มีผลใหของเหลวมีแนวโนมเกิดปรากฏการณการเกิดชอง
กลวง (Channelling) คอื ถาอัตราการไหลของไอนอยเกินไป จะท ําใหไอและของเหลวสัมผัสกันไม
เตม็ทีส่งผลใหประสิทธิภาพในการถายโอนมวลสารลดลง

ตารางที่ 2.1 ขอเปรียบเทียบระหวางหอกลั่นแบบเบดบรรจุกับหอกลั่นแบบเทรยหรือเพลต
หอกล่ันแบบเทรยหรือเพลต หอกลั่นแบบเบดบรรจุ

ขอดี ขอเสีย ขอดี ขอเสีย
1.พิกัดของการปฏิบัติ
งานกวาง

2.สามารถสราง
คอลัมนใหมีขนาด
ใหญได สามารถที่
จะปอนสารปอนใน
ปริมาณที่มากๆได

1.ความดันลดมีคามาก
2.โครงสรางภายในซับ
ซอน กอสรางยาก

1.ความดันลดมีคานอย
2.โครงสรางภายในไมซับ
ซอน, สรางงาย, ราคา
ถูก

1.พกิดัของการปฏิบัติงาน
แคบ

2.ตองติดตั้งแผนกระจาย
ของเหลว เพื่อมิใหของ
เหลวไหลมารวมกัน

3.ไมเหมาะที่จะใชกับ
คอลัมนที่มีขนาดใหญ
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2.1.2 ชนดิและความสํ าคัญของเบดบรรจุ
เบดบรรจุที่ดีควรมีลักษณะดังนี้
• ใหพืน้ทีท่ีเ่ปยกของของเหลวตอปริมาตรของหอมีคามาก เพื่อเพิ่มพื้นที่ในการถายโอน

มวลสารสํ าหรับไอ-ของเหลวที่จะสัมผัสกันมากขึ้น
• มปีริมาณของชองวาง (Void Volume) มากทัง้นี้เพื่อใหวัฏภาคไอและวัฏภาคของ

เหลวไหลผานโดยสะดวกไมเกิดความดันลดมากเกินไป
• มลัีกษณะทีเ่ปยกของเหลวและเกิดเปนฟลมบางๆ ไดดีควรมีความหนาแนนตํ่ า เพราะ

วาคอลัมนที่มีขนาดใหญจํ านวนและนํ้ าหนักของเบดบรรจุจะมากซึ่งมีผลเกี่ยวกับการ
คํ ้าจุนเบดบรรจุใหอยูภายในคอลัมนได

• มรีาคาไมแพงนัก
จากลกัษณะตางๆ ที่เหมาะสมของเบดบรรจุจะพบวาในปจจุบันมีผูออกแบบเบดบรรจุใหมี

แบบและรปูรางตางๆ กันเปนจํ านวนมากโดยทั่วไปมักแบงเบดบรรจุเปนสองประเภท คือ เบดบรรจุ
แบบโครงสราง (Stacked Packings) และเบดบรรจุแบบสุม (Random Packing)

เบดบรรจุแบบโครงสรางตัวอยางเชน กริด (Grids) จะมโีครงสรางใชกับอัตราการไหลของ
แกสทีสู่งไดโดยมีความดันลดไมมากนัก ตัวอยางเชน ในหอทํ าความเย็น (Cooling Towers) สวน
เบดบรรจแุบบสุม ใชกันอยางกวางขวางในกระบวนการอุตสาหกรรมชนิดหลักๆ เบดบรรจุแบบสุม
แสดงดังรูปที่ 2.1

รูปที่ 2.1 แสดงเบดบรรจุแบบสุมชนิดตางๆ

Ceramic Metal

Metal

(d) Intalox Saddle
     Ceramic

(c) Berl Saddle
     Ceramic

Ceramic

(a) Raschig rings

(b) Pall rings
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เบดบรรจุชนิด Raschig Ring แสดงดังรูปที่ 2.1 (a) เปนชนดิที่ใชในอุตสาหกรรมมานาน
ชนดิหนึ่งและขณะนี้ก็คงใชอยูทั่วไป เบดบรรจุชนิด Pall Ring ดงัแสดงในรูป 2.1 (b) เปนชนิด
Raschig Ring พเิศษซึง่รูเปดท ําโดยการพับพื้นผิวบนวงแหวน จะเพิ่มพื้นที่ผิวในการถายโอนมวล
สารและปรับปรุงลักษณะการกระจายของของเหลว เบดบรรจุชนิด Berl Saddles แสดงดังรูปที่
2.1 (c) พฒันามาเพื่อใหมีการกระจายของของเหลวดีกวาชนิด Raschig Ring สุดทายเบดบรรจุ
ชนิด Intalox Saddles แสดงดังรูปที่ 2.1 (d) เปนแบบที่ปรับปรุงมาจากชนิด Berl Saddles เบด
บรรจสุวนใหญทีก่ลาวมาขางตนสามารถทํ าจากวัสดุไดหลายชนิด ตัวอยางเชน เซรามิก เหล็กกลา
ไรสนมิ แกว พลาสติก คารบอน และยาง เปนตน สํ าหรับเบดบรรจุที่เปนเหล็กกลาไรสนิมจะทนตอ
การกดักรอนไดดีแตจะมีนํ้ าหนักมาก ดังนั้นตองใชที่รองรับและฐานรากที่แข็งแรงพลาสติกบาง
อยางไมเหมาะสมในการนํ ามาทํ าเปนเบดบรรจุ เพราะมีพื้นผิวเปนมันไมเปยกของเหลวทํ าใหของ
เหลวกระจายไมสมํ่ าเสมอ ตามภาคตดัขวางของคอลัมนและการตานทานการไหลของของเหลวจะ
เกดิขึน้นอย ถาใชเบดบรรจุแบบโครงสรางจะใหพื้นผิวตอปริมาตรมากกวาชนิดอื่น เพราะวาชอง
วาง (Voidage) ของการสัมผัสจะลดลง  การไหลเปนชั้นบางๆ บนผิวของเบดบรรจุแบบโครงสราง
จะดกีวาและของเหลวจะมีโอกาสไหลไปสูผนังนอยกวาเบดบรรจุแบบสุม ในทางตรงขามเบดบรรจุ
แบบโครงสรางจะแพงกวา

ขนาดของเบดบรรจุที่ใชมีผลตอความสูง เสนผานศูนยกลางของคอลัมน ความดันลด และ
ราคา โดยทั่วไปเมื่อขนาดของเบดบรรจุเพิ่มข้ึนราคาตอหนวยปริมาตรของเบดบรรจุ และความดัน
ลดตอหนวยความสูงของเบดบรรจุจะลดลง และประสิทธิภาพการถายโอนมวลก็ลดลงสงผลให
ความสูงของคอลัมนตองมากขึ้น โดยปกติขนาดของเบดบรรจุไมควรเกิน 1/8 เทาของขนาดของ
คอลมัน ถามขีนาดใหญกวานี้การกระจายของเหลวและประสิทธิภาพการถายโอนมวลจะลดลง
อยางรวดเร็ว ดังนั้นจึงไมมีขอดีสํ าหรับการใชเบดบรรจุขนาดเกิน 50 mm สํ าหรับคอลัมนที่บรรจุ
แบบสุม

ชวงของขนาดเบดบรรจุที่ควรใช คือ
ขนาดของคอลัมน เบดบรรจุขนาด

       นอยกวา 0.3 m (1 ft) นอยกวา 25 mm (1 inch)
       0.3 ถงึ 0.9 m (1 ถงึ 3 ft) 25 ถึง 38 mm (1 ถงึ 1.5 inch)
       มากกวา 0.9 m 50 ถึง 75 mm (2 ถงึ 3 inch)
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2.2 ลกัษณะและพฤติกรรมของหอกลั่น
2.2.1 การปฏิบัติการของหอกลั่น3

(Operation of a Conventional Distillation Column)
การปฏบิตักิารของหอกลั่นตามปกติจะสามารถแบงได 3 สวนดังนี้
• ชวงเวลาเริ่มปฏิบัติการ (Start – Up Period) โดยปกติจะทํ างานภายใตเงื่อนไขปฏิบัติ

การแบบปอนกลับทั้งหมด (Total Reflux)
• ชวงเวลาการผลิต (Production Period)
• ชวงเวลาหยุดปฏิบัติการ (Shutdown Period)
ตามมาตรฐานกระบวนการแยก ชวงเวลาการผลิตใชเวลามากที่สุด อยางไรก็ตามในกรณี

การแยกทียุ่งยาก เชน การแยกที่ตองการความบริสุทธิ์สูง หรือการแยกของผสมที่มีจุดเดือดเดียว
กัน (Azeotropic Separations) เวลาทีใ่ชตอนเริ่มตนปฏิบัติการมีความสํ าคัญอยางมาก เมื่อ
เปรียบเทยีบกับเวลาที่ใชทั้งหมดของการปฏิบัติการ ไดมีผูศึกษาเกี่ยวกับเรื่องนี้ ไดแก

• Nad และ Spiegel3 เสนอผลการศึกษาการแยกสาร 3 ชนิด ในการแยก 2 คร้ัง ใชเวลา
ตอนเริม่ตน 1 ใน 4 ของเวลาทั้งหมด

• Holland และ Liapis3 เสนอผลการจํ าลองการแยกสาร 5 ชนิดซึ่งใชเวลาตอนเริ่มตน
รอยละ 50 ของเวลาทั้งหมด

• Luyben3 เสนอการจ ําลองการแยกสารในบางกรณีที่ใชเวลามากกวารอยละ 50 เล็ก
นอยของเวลาที่ใชปฏิบัติการทั้งหมด

ผลลัพธของเวลาเริ่มตนปฏิบัติการขึ้นอยูกับการกํ าหนดสวนประกอบของผลิตภัณฑ และ
รอยละของการกูกลับของสาร (%Recovery) ทีต่องการ ถาตองการรอยละการกูกลับที่สูงและ
ความบรสิทุธิส์งู เวลาที่ใชในชวงเริ่มตนจะยาวนานกวากรณีที่กํ าหนดขอจํ ากัดตํ่ ากวา

จากการศึกษาของ Sorensen และ Skogestad3 ไดใชโปรแกรม DEAOPT สํ าหรับ
ค ํานวณหาทีค่าเหมาะสมที่ตํ่ าที่สุดของเวลาชวงเริ่มตน และเวลาทั้งหมดของการปฏิบัติการของ
การกลัน่สารผสม 2 ชนิดแบบกะ ไดกํ าหนดสวนประกอบของผลิตภัณฑที่ยอดหอและเปอรเซ็นต
การกูกลบัไว 7 กรณี โดยการจํ าลองจะรวมถึงการดึงผลิตภัณฑเบาออกครั้งที่ 2 ดวยเปนสวนเสริม
ข้ึนมา ซึ่งสวนนี้อาจไมจํ าเปนตองมีก็ได ดงัรูปที่ 2.2
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ตารางที่ 2.2 การก ําหนดของการปฏิบัติการแยกการผสม 2 ชนิด และผลลัพธการหาคาเวลาที่ตํ่ าที่
         สุดของการปฏิบัติการแยกสารผสม ในกรณีตางๆ3

กรณี
C1 C2 C3 C4 C5 C6 C7

N
α
Hj, kmol

Hc, kmol

xF

20
4.0

0.005
0.025
0.005

20
4.0

0.005
0.025
0.005

10
3.0
0.01
0.1
0.05

10
3.0
0.01
0.1
0.05

10
2.0
0.01
0.1
0.5

10
2.0
0.01
0.1
0.5

10
2.0
0.01
0.1
0.5

ขอกํ าหนด

xA
spec

% light recovery
xR

spec

% heavy recovery

0.5
90

0.0001
90

0.9
50

0.01
-

0.99
75

0.05
-

0.95
-

0.01
90

0.95
75

0.05
75

0.99
90
0.1
-

0.9
-

0.01
90

ผลลัพธ

xA
% light recovery
xR
% heavy recovery
xoff

0.500
90.00
0.0001
90.00
0.0043

0.900
50.00
0.0025
99.97

-

0.990
75.00
0.013
99.96

-

0.950
9.88

0.010
90.00
0.277

0.950
75.00
0.050
75.00
0.500

0.990
90.00
0.092
99.09

-

0.955
83.04
0.010
90.00
0.725

tstartup
opt, hr

t1, hr
t2, hr
ttot

opt, hr

0.886
0.009
0.387
1.282

0.556
0.003

0
0.559

0.183
2.285

0
2.468

0.162
0.0008
0.699
0.862

0.031
1.652
0.860
2.453

0.077
4.674

0
4.751

0.035
2.178
1.963
4.175

tstartup
opt

 .100/ttot
opt, % 69.1 % 99.5 % 7.4 % 18.8 % 1.2 % 1.6 % 0.8 %

xD(ttot
opt)

xD
ss

0.9984
0.9995

0.9927
0.9995

0.9841
0.9998

0.9609
0.9998

0.8246
0.9995

0.9725
0.9995

0.8450
0.9995

% Approach to eq. 99.9 % 99.3 % 98.3 % 95.9 % 65.0 % 68.7 % 69.0 %
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นยิาม N : จ ํานวนของเทรยในหอกลั่น
α : คากลายเปนไอสัมพัทธ
Hj : จ ํานวนของเหลวที่อยูบนเทรย
Hc : จ ํานวนสารที่อยูในเครื่องควบแนน
xF  : สัดสวนโมลของสารปอน
xA, xR : สดัสวนโมลของผลติภัณฑยอดหอ และสวนที่เหลืออยูกนหอ, ตามลํ าดับ
xoff : สดัสวนโมลของผลิตภัณฑยอดหอของดึงออกครั้งที่ 2
xD : สดัสวนโมลของผลิตภัณฑในสวนที่กลั่นได
tstartup: เวลาที่ใชตอนเริ่มตน
t1, t2 : เวลาที่ใชตอนดึงผลิตภัณฑยอดหอครั้งที่ 1 และครั้งที่ 2
ttot : เวลาทีใ่ชทั้งหมดของการปฏิบัติการ
eq : คาที่สมดุล
% Approach to eq. : เปอรเซ็นตความเขาใกลสมดุล โดยคิดจากสมการ
     % ความเขาใกลสมดุล ( )[ ] [ ] %100⋅−−= F

ss
DF

opt
totD xxxtx (2.1)

อักษรหอย
opt : คาที่เหมาะสมที่สุด
spec : คาที่กํ าหนด
ss : คาที่สถานะคงตัว
tot : คารวมทัง้หมดในชวงปฏิบัติการ
Sorensen และ Skogestad3 ไดแบงชวงเวลาปฏิบัติการดังรูปที่ 2.2

รูปที่ 2.2 การแยกสาร 2 ชนิดในการดึงเอาผลิตภัณฑเบาออก 2 คร้ังหรือ 1 คร้ัง3

tstartup

heavy cut
HR ,xR

Accumulated :

startup production production

HA ,xA

light cut
Hoff ,xoff

off cut

Residual :
t1 t2
ttot
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จากการศกึษาพบวา การกํ าหนดคาเบื้องตนใหกับเวลาที่ใชตอนเริ่มตน โดยกํ าหนดใหเทา
กบัเวลาทีร่ะบบใชจนเขาสูคาสมดุลที่รอยละ 98 ของคาสถานะคงตัว ดังสมการ (2.2)3 แสดงความ
สัมพนัธกับเวลาตํ่ าที่สุดใชปฏิบัติการทั้งหมด

( )[ ] [ ] γγ =−− F
ss
DFeqD xxxtx (2.2)

 ก ําหนด γ = 0.98 แลวค ํานวณหาคาที่ตํ่ าที่สุดของการปฏิบัติการทั้งหมด, ( )%98
tott  เมื่อ

ก ําหนดเวลาทีใ่ชตอนเริ่มตนเปนเวลาที่ระบบมาถึงคาสมดุลรอยละ 98 ของสถานะคงตัว, ( )%98
eqt

ไดผลลัพธดังตารางที่ 2.3

ตารางที่ 2.3 ผลลัพธการหาคาเวลาที่ใชตํ่ าที่สุดของการปฏิบัติการทั้งหมด เมื่อกํ าหนดคาเบื้องตน
                    ของเวลาที่ใชตอนเริ่มตนเปนคาที่ระบบเขาถึงรอยละ 98 ของสถานะคงตัว, ( )%98

eqt
3

C1 C2 C3 C4 C5 C6 C7
hrteq ,%98

hrttot ,%98

0.429
1.287

0.429
0.909

0.179
2.469

0.179
0.863

0.100
2.589

0.100
4.760

0.100
4.218

opt
startupeq tt %98

opt
tottot tt %98

0.51
1.004

0.81
1.626

0.98
1.000

1.10
1.001

3.23
1.018

1.30
1.002

2.86
1.010

รูปที่ 2.3 แสดงความสมัพนัธระหวางเวลาที่ใชทั้งหมดกับเวลาที่ใชชวงเริ่มตนสํ าหรับกรณี
          C3, C5 และ C73

จากรูปที่ 2.3 จะเหน็ไดวา เวลาที่ใชทั้งหมดของการปฏิบัติการจะเพิ่มข้ึนเพียงเล็กนอยเมื่อ
ชวงคาตํ ่าสุดของเวลาปฏิบัติการเปนชวงกวาง ดังในกรณีที่ C5 และ C7 แตสํ าหรับกรณีที่ C3 ถา
คาเวลาชวงเริ่มตนนอยกวาเวลาที่ตํ่ าที่สุด   เวลาทีใ่ชในการปฏิบัติการทั้งหมดจะเปลี่ยนแปลงมาก

0.2

กรณี C3

4

3

2
0.50 1

เวลาท่ีใชตอนเร่ิมตน, ช่ัวโมง

เว
ลา

ที่ใ
ชทั้

งก
ะ, 

ชั่ว
โม
ง

5

T_eqT_opt

เว
ลา

ที่ใ
ชทั้

งก
ะ, 

ชั่ว
โม
ง

เวลาท่ีใชตอนเร่ิมตน, ช่ัวโมง

3.5

4.5

4.0

0.10.05 0.15 0.20

T_opt T_eq

กรณี C7

เว
ลา

ที่ใ
ชทั้

งก
ะ, 

ชั่ว
โม
ง

3

2.8

2.6

2.4

2
0.10.05 0.150

T_opt T_eq

เวลาท่ีใชตอนเร่ิมตน, ช่ัวโมง

กรณี C5

2.2
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ซึ่งความสํ าคัญของเวลาชวงเริ่มตนและเวลาที่ระบบเขาสูสมดุลจะข้ึนอยูกับขอกํ าหนดที่จํ าเพาะ
มาก แตจะมีความสํ าคัญนอยเมื่อมีการดึงผลิตภัณฑออก 2 คร้ัง

2.2.2 พฤติกรรมของหอกลั่นชวงเริ่มปฏิบัติการ (Behavior of Startup Operation)4

การปฏบิตักิารของกระบวนการเคมี โดยเฉพาะหอกลั่นมีปญหาที่นาสนใจในดานการ
ปฏิบตักิาร การควบคุม และการจํ าลอง ความเขาใจอันดีเกี่ยวกับพฤติกรรมเชิงพลวัตมีความจํ า
เปนตอการพฒันาขัน้ตอนของการเริ่มตนที่เหมาะสม และขั้นตอนการทํ างานจะถูกกํ าหนดโดยวิธีที่
เปนประโยชนตอทั้งผูปฏิบัติการและผูออกแบบกระบวนการ สํ าหรับผูปฏิบัติการนั้นควรมีขอมูล
ตางๆเพือ่การวเิคราะห และรวบรวมปญหาตางๆที่อาจเกิดขึ้นในการปฏิบัติงาน ซึ่งสามารถบอกผล
กระทบตางๆของการกระทํ าที่มีตอระบบได สวนผูออกแบบควรมีขอมูลที่จะสามารถเลือกแบบการ
ท ํางานตางๆ ทีห่ลกีเลีย่งปญหาที่อาจเกิดกับการปฏิบัติงานและการควบคุม

การจํ าลองปฏิบัติการชวงเริ่มตนเปนงานที่ยากเนื่องจากความสลับซับซอนของไฮดรอลิก
ของแตละชัน้ ยกตวัอยางเชน การทํ านายการอุดตันการไหลขึ้นของไอที่ทางลงของของเหลวจาก
การไหลของของเหลวที่ไหลลงมาปด การอุดตันการไหลลงของของเหลวที่รูบนชั้นจากการดันขึ้น
เพราะการไหลของไอ ผลกระทบของความดันลดของของเหลวที่คางอยูบนชั้น และอื่นๆ ผลกระทบ
ของไฮดรอลกิจะกลายเปนตัวแปรสํ าคัญในการกํ าหนดขั้นตอนที่เหมาะสมของชวงเริ่มตน ทางหนึ่ง
ทีจ่ะแกปญหานี้ไดก็คือ พัฒนาแบบจํ าลองเชิงพลวัตสํ าหรับหอกลั่น แลวตรวจสอบแบบจํ าลองให
ตรงกบัการทดลองหรือขอมูลจากโรงงานและจํ าลองการปฏิบัติงานแบบตางๆ เพื่อศึกษาพฤติกรรม
เชงิพลวตั จากนัน้วเิคราะหพัฒนาขั้นตอนการทํ างานที่เหมาะสมขึ้นมา

จากการจ ําลองพฤติกรรมเชิงพลวัต ชวงเริ่มตนของหอกลั่นสามารถแบงออกตามลักษณะ
นสิัยได  3 ขั้นตอน คือ
 ก. ขัน้ตอนไมตอเนื่อง (Discontinuous stage)
 เร่ิมจากหอกลัน่ภายในวางเปลา ไมมีการปอนสารใดๆเขาไป ในขั้นตอนนี้จะมีการ
เปลีย่นแปลงมากในชวงเวลาสั้นๆ ระยะเวลาที่ใชในชวงนี้จะไมขึ้นกับข้ันตอนของการปฏิบัติการ
โดยเฉพาะตวัแปรไฮดรอลิกจะไดรับการเปลี่ยนแปลงที่รุนแรง บางตัวจะเปลี่ยนคาจากคาเริ่มตนที่
ศนูย ไปเปนคาหนึ่งและกลับมาศูนยอีก เชน อัตราการไหลของของเหลวที่ไหลผานรูบนชั้น หรือ
อัตราการไหลของไอที่ไหลผานทางไหลลง ขณะที่ตัวแปรไฮดรอลิกอื่นอาจเปลี่ยนจากคาศูนย ไป
เปนคาทีไ่มใชศูนย เชน ความดันลดของชั้น อัตราการไหลของของเหลวที่ไหลผานทางไหลลงกลาว
คอืเกดิการอดุตนัของทางไหลลงจากการไหลของของเหลว และมีการอุดตันของรูบนชั้นจากการ
ไหลของไอ สวนตัวแปรอุณหพลวัตทุกชั้นจะเริ่มที่คาคงที่คาหนึ่งแลวจะเปลี่ยนแปลงไปตามเวลาที่
แตกตางกนั และสิ้นสุดขั้นตอนที่เงื่อนไขเสถียรภาพทางไฮดรอลิกเขาสูคาที่เหมาะสมแลว
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 ข. ขัน้ตอนกึ่งตอเนื่อง (Semi – continuous stage)
 เร่ิมตอจากการสิ้นสุดขั้นตอนแรก ในชวงนี้จะมีการเปลี่ยนแปลงของตัวแปรอุณห-
พลวตัมากในชวงแคบๆในลักษณะไมเปนเชิงเสนแตตอเนื่อง สวนตัวแปรไฮดรอลิกจะเปลี่ยนแปลง
เลก็นอยมลีกัษณะใกลเคียงเชิงเสน และเขาใกลคาสถานะคงตัวมากกวาตัวแปรอณุหพลวัต พฤติ-
กรรมเชงิพลวตัชวงนี้ถือวาคลายๆพฤติกรรมเมื่อกระบวนการมีส่ิงรบกวนขนาดใหญ จบลงที่ตัวแปร
ไฮดรอลกิสวนใหญเขาใกลคาที่สถานะคงตัว ข้ันตอนนี้จะใชเวลานานกวาขั้นตอนแรก
 ค. ขัน้ตอนตอเนื่อง (Continuous stage)
 เร่ิมจากสิน้สดุขั้นตอนสอง การเปลี่ยนแปลงพฤติกรรมคอนขางเปนเชิงเสน ใน
ชวงเริ่มข้ันตอนนี้ตัวแปรไฮดรอลกิสวนใหญอยูที่สถานะคงตัวแลว ถือวาชวงนี้ทํ างานอยูรอบๆคา
การออกแบบทีส่ถานะคงตัว โดยมีสิ่งรบกวนเล็กนอย และระบบควบคุมสํ าหรับรักษาสภาพการ
ท ํางานใหอยูทีส่ถานะคงตัวเริ่มทํ างาน เปนขั้นตอนที่ใชเวลานานที่สุด ส้ินสุดที่ระบบหรือตัวแปรทุก
ตวัเขาสูคาสถานะคงตัว

2.2.3 การจ ําลองการปฏิบัติการชวงเริ่มตน (Simulation of Startup Operations)
ล ําดับเหตุการณชวงเริ่มตน ( t คอืเวลาใดๆ )
t = 0, หอกลัน่วางเปลาและสารปอนซึ่งเปนวัฏภาคของเหลวเริ่มเขาสูหอกลั่น
t = t1,  ของเหลวเริม่ไหลเยิ้มลงชั้นขางลางทะลุผานรูบนชั้น มากกวาทางไหลลงจน

กระทัง่ไหลมาถึงกนหอหรือเครื่องตมซ้ํ า จากนั้นระดับของเหลวจะเพิ่มข้ึน
t = t2,  เร่ิมใหความรอนสูเครื่องตมซ้ํ า และเริ่มมีไอเกิดขึ้น
t = t3,  เครือ่งควบแนนเริ่มทํ างานที่ไอมาถึงชั้นบนสุด และถังเก็บสารกลั่นไหลกลับเริ่มถูก

เติม
t = t4,  สารที่กลั่นไดไหลยอนกลับมาที่หอกลั่นและปฏิบัติการที่การกลั่นไหลกลับเขาสูหอ

ทัง้หมด (Total Reflux)
t = t5,  ไอทีไ่หลผานรูบนชั้นถูกอุดขวางโดยของเหลว ที่ไหลเยิ้มปดตลอดรูบนชั้นเปนจุด

เร่ิมการเพิ่มระดับของเหลวที่คางอยูบนชั้น
t = t6,  ทกุๆชัน้มขีองเหลวคางอยูเพียงพอ ดังนั้นของเหลวเริ่มสามารถไหลลงที่ทางไหล

ลง ท ําใหทางไหลลงถูกอุดขวางและไอไมสามารถไหลผานขึ้นมาได
t = t7,  หอกลัน่เปลีย่นการปฏิบัติการจากการกลั่นไหลกลับทั้งหมด มาเปนการกํ าหนด

ปริมาณการไหลกลับ บางสวนของสารที่กลั่นไดจะถูกนํ าออกมา
t = t8,  หอกลัน่ทํ างานตอไปและเขาสูสถานะคงตัว
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2.2.4 อธบิายการนํ าเสนอขั้นตอนชวงเริ่มตน
       (Description of The Proposed Startup Policy)

 ก ขัน้ตอนไมตอเนื่อง : เลอืกขัน้ตอนที่ทํ าใหเกิดปญหาขณะปฏิบัติการนอยที่สุด
การปฏบิตัจิะเกีย่วของกับการเปดหรือปดวาลวตามเวลาที่กํ าหนด และตองแนใจวาจะไมมีความ
ไมตอเนื่องอยูหลังจากจบขั้นตอนนี้แลว
 ข ขัน้ตอนกึ่งตอเนื่อง : ข้ันตอนนีต้องควบคุมปฏิบัติการใหดํ าเนินไปตามเสนทางที่
ใหคาที่เหมาะสมที่สุด (Optimal Control Strategy) เพราะวามีการเปลี่ยนแปลงทั้งตัวแปรไฮดรอ-
ลิกและตัวแปรอณุหพลวตั โดยขั้นตอนนี้จะกํ าหนดคาของตัวแปรปรับที่แตกตางกันในแตละชวง
เวลายอย (Interval Time) ของขัน้ตอนกึ่งตอเนื่อง ทํ าใหคาของจุดประสงคที่เราตองการไดคาดีที่
สดุ ซึง่การควบคุมหอกลั่นปกติอาจจะไมเหมาะสม
 ค ขัน้ตอนตอเนื่อง : ระบบควบคุมที่ถูกออกแบบสํ าหรับรักษาคาตัวแปรภาวะให
อยูทีส่ถานะคงตัวทํ างาน

2.2.5 ขัน้ตอนปฏบิติัส ําหรับการกํ าหนดหาขั้นตอนที่เหมาะสมสํ าหรับการเริ่มเดิน
กระบวนการ
(Procedure for The Determination of The Appropriate Startup Policy)

ขอมูลที่ใช : 1. รายละเอียดของหอกลั่น
2. รายละเอียดของการออกแบบที่สถานะคงตัว
3. รายละเอียดของขอจํ ากัดในการทํ างาน

ความตองการ : การออกแบบแผนการทํ างานที่ดีสํ าหรับชวงเริ่มตนทั้ง 3 ข้ันตอน

  ขัน้ที ่1.   จากประสบการณที่เคยมี ความเขาใจทางกายภาพ และขอจํ ากัดโดยธรรมชาติที่สอด
คลองกบัระบบที่ใช สรางวิธีการทํ างานสํ าหรับข้ันตอนไมตอเนื่องอยางนอย 1 วิธี

  ขัน้ที ่2.   ด ําเนนิการจํ าลองกระบวนการเชิงพลวัต สํ าหรับแตละแผนการทํ างาน แลวเลือกแผนที่
มปีญหาการทํ างานนอยที่สุด

  ขัน้ที ่3.   ส ําหรบัแผนการทํ างานที่เลือกแลว ดํ าเนินการจํ าลองตอไปจนหอกลั่นเขาสูคาสุดทาย
ของสถานะคงตัวเปนการสิ้นสุดการจํ าลองนี้

  ขัน้ที ่4.   จากผลการตอบสนองเชิงพลวัตของขั้นที่ 3 ใชในการกํ าหนดจุดสิ้นสุดที่เหมาะสมของ
ขัน้ตอนกึ่งตอเนื่อง

  ขัน้ที ่5.   เลอืกความยาวของชวงเวลายอยหรือชวงเวลาภายใน (Interval Times) จะเปนการ
ก ําหนดจ ํานวนชวงภายในของขั้นตอนกึ่งตอเนื่องดวย
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  ขัน้ที ่6.   ก ําหนดฟงกชันวัตถุประสงคและขอจํ ากัด จากความรูที่ไดตอนสถานะคงตัวสุดทายและ
ขอจํ ากัดในทางปฏิบัติ

  ขัน้ที ่7.   เลอืกตัวแปรปรับและกํ าหนดคาในแตละชวงเวลาภายในโดยทํ าใหฟงกชันวัตถุประสงค
ดีที่สุด

  ขัน้ที ่8.   เลือกคาเริ่มตนโดยประมาณของตัวแปร
  ขัน้ที ่9.   แกปญหาการหาคาที่เหมาะสมที่สุด ซึ่งใสแผนการทํ างานสํ าหรับข้ันตอนกึ่งตอเนื่อง
  ขัน้ที ่10. ท ําการจ ําลองซํ้ าอีกครั้งหนึ่งกับแผนการทํ างานในขั้นที่ 9 เพื่อยืนยันวาไมเกิดความไมมี

เสถียรภาพทางไฮดรอลิก
  ขัน้ที ่11. ทีจ่ดุสิ้นสุดของขั้นตอนกึ่งตอเนื่อง เปลี่ยนเปนระบบควบคุมที่ออกแบบไวสํ าหรับรักษา

สภาพรอบๆคาออกแบบที่สถานะคงตัว และจํ าลองตอไปจนกระทั่งระบบเขาสูสถานะ
คงตวั แลวตรวจสอบวารูปแบบการทํ างานดีกวาในขั้นที่ 3 หรือไม

2.3 ธรรมชาตแิละองคประกอบของปญหาการหาคาที่เหมาะสมที่สุด
     (The Nature and Organization of Optimization Problems)

การหาคาเหมาะสมที่สุดเปนเครื่องมือหลักที่มีประโยชนมากในการตัดสินใจ ที่จะดํ าเนิน
การบางประการกบัปญหา เพราะความกวางขวางหลากหลายของปญหาเปนสาเหตุที่ทํ าใหยาก
ตอการตดัสนิใจ การกอสราง และการปฏิบัติการ การวิเคราะหส่ิงตางๆเหลานี้สํ าหรับเครื่องจักร
และโรงงานเคมีสามารถจัดการ โดยใชวิธีของการหาคาเหมาะสมที่สุดได

การหาคาเหมาะสมทีส่ดุถูกนํ ามาใชอยางแพรหลายในหลายๆดาน เชน ทางวิทยาศาสตร
วศิวกรรมศาสตร หรือทางดานธุรกิจ ในเชิงกายภาพ หลักการตางๆของการหาคาเหมาะสมแสดง
และอธบิายถงึปรากฏการณธรรมชาติ จากการมองดวยสายตาและจากกลศาสตรแผนเดิม ทาง
ดานสถติกิารหาคาเหมาะสมที่สุด ไดแก ตองการคามากที่สุด สูญเสียนอยที่สุด และกํ าลังสองนอย
ที่สุด (Least Squares) ขณะทีท่างธรุกจิใชหาคากํ าไรสูงสุด ตนทุนตํ่ าที่สุด ใชทรัพยากรที่มีคุมคา
มากทีส่ดุ และทํ าไดงายที่สุด เพื่อพยายามเพิ่มรายไดใหมากขึ้น

การประยกุตกับปญหาทางวิศวกรรมศาสตรสามารถแสดงไดดังนี้ มีกระบวนการหนึ่งซึ่ง
อาจแทนโดยสมการคณิตศาสตรหรือผลการทดลอง วิศวกรระบุเกณฑปฏิบัติที่ตองการเกณฑหนึ่ง
เชน ตองการใหตนทุนตํ่ าสุด เปาหมายของการหาคาที่เหมาะสมที่สุดก็คือ หาคาตัวแปรในกระบวน
การทีส่งผลทีไ่ดเปนคาดีที่สุดของการปฏิบัติตามเกณฑที่กํ าหนด ซึ่งอาจจะไปเกี่ยวของกับการ
ก ําหนดคาใชจายที่ตองใชระหวางคาใชในการลงทุนและในการปฏิบัติการ สวนประกอบตางๆที่ได
อธบิายไวขางตนนี้ จะประกอบกันเปนปญหาการหาคาเหมาะสมที่สุดนั้นเอง
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ชนดิของปญหาในการออกแบบกระบวนการทางวิศวกรรมเคมี หรือการปฏิบัติการของโรง
งานมมีากมาย และเปนไปไดที่จะมีคํ าตอบไมจํ ากัด การหาคาเหมาะสมที่สุดเปนวิธีที่มีประสิทธิ
ภาพมากในการเลอืกคํ าตอบที่ดีที่สุดทามกลางกลุมคํ าตอบที่มีหลากหลายเหลานั้น

2.3.1 วธิกีารหาคาที่เหมาะสมที่สุด (Optimization Method)5

วธิกีารหาคาทีเ่หมาะสมที่สุดมีอยูดวยกันหลายวิธี ข้ึนอยูกับชนิดของฟงกชันจุดประสงค
(Objective Function) กับขอจํ ากัด (Constraints) สามารถแบงปญหาออกเปน 2 ประเภทใหญได
ดงันี ้ ปญหาฟงกชันจุดประสงคและขอจํ ากัดเปนแบบเชิงเสน (Linear Problem) จะใชขอกํ าหนด
วธิกีารเชิงเสน (Linear Programming : LP) ในการแกสมการหาคํ าตอบ และปญหาฟงกชันจุด
ประสงคไมเปนเชิงเสน (Non-Linear Problem) กจ็ะใชขอกํ าหนดวิธีการไมเปนเชิงเสน (Nonlinear
Programming : NP) อยางไรกต็าม ปญหาสวนใหญทางวิศวกรรมเคมี จะมีฟงกชันจุดประสงค
และมขีอจํ ากดัแบบไมเปนเชิงเสน เชนเดียวกับปญหาในงานวิจัยนี้ สํ าหรับวิธีการหาคาเหมาะสมที่
สดุทีเ่ลอืกใชในงานวิจัยนี้ คือวิธีการ SQP

2.3.2 ขอกํ าหนดวิธีการ SQP
       (Successive Quadratic Programming : SQP)
SQP เปนวธิเีหมาะสมเพื่อใชแกไขปญหาฟงกชันจุดประสงคที่มีขอจํ ากัดแบบไมเปนเชิง

เสนไดดี ถาปญหาที่มีคํ าตอบคาเหมาะสมที่สุดเปนจุดอยูบนยอด (Vertex) ซึง่สวนยอดนี้อยูใน
ขอบเขตที่เปนไปได (Feasible Region) การใชขอกํ าหนดวิธีการ SLP (Successive Linear
Programming : SLP) จะมอัีตราการลูเขาที่ใกลเคียงกับ SQP เพราะวธินีี้เลียนแบบวิธีของนิวตัน
(Newton’s Method) ประยุกตเขากับขอจํ ากัดที่มีผลกับขอบเขตที่เปนไปได (Active Constraint)
แตถาค ําตอบไมไดอยูบนยอด อัตราการลูเขาจะชา เพราะใชการประมาณอันดับหนึ่ง ในกรณีนี้
SQP จะมอัีตราการลูเขาที่เร็วกวา เนื่องจากใชการประมาณอับดับสอง

วิธี SQP มกัรูจักในชื่อ ลํ าดับข้ัน (Sequential) หรอืการยอนกลับทํ าซํ้ า (Recursive) เปน
การใช QP รวมกับวิธีของนิวตัน (หรือวิธีของควอซี่ – นิวตัน : Quasi – Newton Method ในกรณีที่
ไมตองการหาอนุพันธของฟงกชันหรือหาไดลํ าบาก) เพื่อแกหาคํ าตอบตามเงื่อนไข Kuhn – Tucker
ส ําหรบัปญหาตนฉบับเดิม ผลที่ไดก็คือการหาคาตํ่ าสุดของการประมาณแบบควอทแดรติก มาเปน
การหาคาเหมาะสมที่สุดของฟงกชัน Lagrangian ตลอดทัง้การประมาณเชิงเสนกับขอจํ ากัด เนื่อง
จากเหตนุีก้ระบวนการชนิดนี้จึงถูกเรียกวา Projected Lagrangian หรือ Lagrange – Newton
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แนวคดิวธินีี ้ พจิารณาขอจํ ากัดสมภาพแบบไมเปนเชิงเสนกอน โดยสมมุติใหทุกฟงกชันมี
ความตอเนื่องของอนุพันธอันดับที่สอง

P : คาตํ่ าสุด ( )xf
     ขอจํ ากัด ( ) lixhi ,,10 K== (2.3)

หวัขอตอไปเราจะขยายถึงใชกับขอจํ ากัดแบบไมสมภาพ ซึ่งจะดํ าเนินการคลายขอจํ ากัดแบบสม
ภาพ ตามเงื่อนไข Kuhn – Tucker

( ) ( )∑
=

=∇+∇
l

i
ii xhvxf

1
0

( ) lixhi ,,10 K== (2.4)
เราเขียนในรูปที่กระชับข้ึนไดเปน ( ) 0, =vxW  ตอนนีส้ามารถใชวิธีของนิวตัน – ราฟสัน (Newton
– Raphson Method) แกหาคํ าตอบสมการ (2.4) จากจดุนีเ้ร่ิมการคํ านวณยอนกลับทํ าซํ้ าหาคา
( )kk vx ,  ทีก่ารประมาณอันดับหนึ่ง

( ) ( ) 0,W,W =







−
−

∇+
k

k
kkkk vv

xx
vxvx (2.5)

ระบบจะนิยามคารอบตอไปเปน ( ) ( )11 ,, ++= kk vxvx  โดยที่ W∇ เปนจาโคเบียนเมทริกซของW
ซึง่ก ําหนดวา ( ) ( ) ( )∑ =

∇+∇=∇
l

i kikik xhvxfxL
1

222  จะเหน็วาจาโคเบียนเมทรกิซประกอบ
ดวยเฮเซียนเมทตริกซของ Lagrangian ที่ kx กบัเวกเตอรตัวคูณ Lagrange kv  เราจะเขียนในรูป
สวนประกอบของเฮเซียนเมทรกิซ

( ) ( ) ( )
( ) 









∇
∇∇

=∇
0

,
2

k

t
kk

kk
xh

xhxL
vxW (2.6)

ใชสมการ (2.4) และ (2.6) เราสามารถเขียนสมการ (2.5) ไดใหม
( )( ) ( ) ( ) ( ) ( ) k

t
kkk

t
kkk vxhxfvvxhxxxL ∇−−∇=−∇+−∇ 2

( )( ) ( )kkk xhxxxh −=−∇ (2.7)
แทน kxxd −=  จะเขียนไดใหมอีกครั้งเปน

( ) ( ) ( )k
t

kk xfvxhdxL −∇=∇+∇ 2

( ) ( )kk xhdxh −=∇ (2.8)
จากระบบสมการนี้เราสามารถแกหาคา ( ) ( )1,, += kk vdvd  ถามีคํ าตอบจัดการให kkk dxx +=+1

และเพิ่มคา k ขึน้อกี 1 และยอนกลับทํ าซํ้ าจนกระทั่ง 0=d ถาท ําสํ าเร็จตามขั้นตอนเราจะพบคํ า
ตอบตามเงื่อนไข Kuhn – Tucker สํ าหรับปญหา P

ขณะนีเ้รานํ ากระบวนการขางบนไปใชขับระบบไปสูคํ าตอบตามเงื่อนไข Kuhn–
Tucker โดยแทนฟงกชันปญหา P ดวยฟงกชันปญหาการหาคาตํ่ าสุดของควอทแดรตกิ ดังขางลาง

( )kk vxQP ,  : คาตํ่ าสุด  ( ) ( ) ( )dxLddxfxf k
tt

kk
2

2
1

∇+∇+
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              ขอจํ ากัด  ( ) ( ) lidxhxh t
kiki ,,1,0 K==∇+ (2.9)

ขอสังเกตการเปลี่ยนขอจํ ากัดใหเปนแบบเชิงเสนหลายๆครั้งของวิธีการ QP เปนวิธีที่ไม
คลมุเครอื เห็นไดจากประเด็นแรก ถามีคํ าตอบอยูจริง เปนไปตามเงื่อนไข Kuhn – Tucker และตรง
ตามสมการ (2.8) ที่ v เปนชุดของตัวคูณ Lagrange ทีส่มัพนัธกับขอจํ ากัดของ QP จะสามารถขับ
ระบบไปตามเงื่อนไข Kuhn – Tucker เพื่อหาคํ าตอบคาตํ่ าสุดของ QP ไปตามทางเลือกที่มีได
ประเดน็สอง จากการสังเกต ฟงกชันจุดประสงคไมไดเปนการประมาณของควอแดรติกสํ าหรับ
( )xf  อยางเดียว แตรวมพจน ( )dxhdv k

l

i

t
ki

2
12

1
∇∑ =

 ซึง่เปนพจนแสดงลักษณะของขอจํ ากัด
ดวย ในความเปนจริงฟงกชัน Lagrangian ( ) ( ) ( )∑ =

+=
l

i iki xhvxfxL
1

 กเ็ปนฟงกชันจุด
ประสงคของ ( )kk vxQP ,  จงึสามารถเขียนแบบไมมีขอจํ ากัดได

คาตํ่ าสุด ( ) ( ) ( )dxLddxLxL k
tt

kxk
2

2
1

∇+∇+ (2.10)
สังเกตสมการ (2.10) แสดงถึงการประมาณของอนุกรมเทยเลอรอันดับสองสํ าหรับฟงกชัน
Lagrangian L  เปนการสนับสนุนพฤติกรรมของอัตราการลูเขาควอทแดรติกในความไมเปนเชิง
เสนของขอจํ ากัดโดยเฉพาะ

เพิม่สวนขอจํ ากัดแบบไมสมภาพ :
พจิารณาการรวมเอาขอจํ ากัดแบบไมสมภาพ (Inequality Constraints) ( ) ,0≤xgi

mi ,,1K=  เขากับปญหา P  โดย ig มคีวามตอเนื่องในการหาอนุพันธอันดับสองสํ าหรับขอจํ ากัด
ที่ mi ,,1K=  ปรับปญหาไดใหมดังสมการขางลาง

:P  คาตํ่ าสุด ( )xf
       ขอจํ ากัด ( ) mixgi ,,10 K=≤

( ) lixhi ,,10 K== (2.11)
สํ าหรบัตวัอยางนี้ มีการยอนกลับทํ าซํ้ าหาคา ( )kkk vux ,,  โดยที่ 0≥ku และ kv  เปนคาประมาณ
ของตัวคูณ Lagrange ส ําหรับขอจํ ากัดแบบไมสมภาพและสมภาพ ตามล ําดับ เราเพิ่มสวนนี้เขา
ไปโดยตรงในสมการ (2.9) ตามวิธีของปญหา QP

( ) :,, kkk vuxQP  คาตํ่ าสุด ( ) ( ) ( )dxLddxfxf k
tt

kk
2

2
1

∇+∇+

       ขอจํ ากัด ( ) ( ) midxgxg t
kiki ,,10 K=≤∇+

( ) ( ) lidxhxh t
kiki ,,10 K==∇+

(2.12)
โดยที่ ( ) ( ) ( ) ( )ki

l

i kiki

m

i kikk xhvxguxfxL ∑∑ ==
∇+∇+∇=∇

1
2

1
222  ท ํานองเดียวกันกับ

ปญหาที่มีแตขอจํ ากัดสมภาพ ตามเงื่อนไข Kuhn – Tucker เราหาตัวคูณ Lagrange ไดดังสมการ



17

( ) ( ) ( ) ( ) 0
11

2 =∇+∇+∇+∇ ∑∑
==

l

i
kii

m

i
kiikk xhvxgudxLxf (2.13ก)

( ) ( )[ ] midxgxgu kikii ,,10 K==∇+ (2.13ข)
0≥u v  : ไมจํ ากัด (2.13ค)

เนือ่งจากเหตุนี้ เราใช kd แกหาคํ าตอบ ( )kkk vuxQP ,, กับตัวคูณ Lagrange 1+ku และ 1+kv  แลว
ถา 0=kd เราจะไดคํ าตอบ kx กบั ( )11 , ++ kk vu ตามเงื่อนไข Kuhn – Tucker ส ําหรับปญหาดังเดิม
P  ในอกีประการหนึ่ง เรากํ าหนดให kkk dxx +=+1 กอน แลวคอยเพิ่มคา k ขึน้อกี 1 และวนกลับ
ท ํากระบวนการเดิมซ้ํ าอีก

2.4 การสรางระบบควบคุม
2.4.1 การเลอืกโครงสรางการควบคุม (Selection of Controller Structure)7

ในการท ํางานกับการออกแบบระบบควบคุมสํ าหรับหลายตัวแปร จะเกี่ยวกับวิธีการควบ
คมุ โครงสรางการควบคุม และบางครั้งโครงสรางการควบคุมก็สามารถสับเปลี่ยนไปเปนโครงสราง
อ่ืนได นัน้หมายถึงเปนการเลือกและจับคูระหวางตัวแปรที่ถูกควบคุมกับตัวแปรปรับจากหลายๆ
ทางเลอืก เพือ่ใหเปนระบบควบคุมที่สมบูรณ ในแงของวิธีการควบคุมก็คือ หลักการทํ างานของ
กระบวนการทีถ่กูก ําหนดใหเปนไปตามฟงกชันจุดประสงค ยกตัวอยางเชน ถากระบวนการตองการ
ความบรสิทุธิข์องกระแสผลิตภัณฑฐานหอ อาจจะใชความรอนจากเครื่องตมซํ้ าเปนตัวทํ าใหสาร
ปนเปอนออกไป ทางเลือกทางหนึ่งของการควบคุม อาจใชอัตราการไหลของสารปอนยอนกลับและ
ความรอนจากเครื่องตมซ้ํ าควบคุมผลิตภัณฑยอดหอและฐานหอได เปนโครงสรางแบบ R-V หรือ
อีกทางเลือกหนึ่งอาจใชแบบ D-V โดยจะเปนอัตราการไหลของสวนที่กลั่นไดควบคุมผลิตภัณฑ
ยอดหอแทน

วธิอีอกแบบสํ าหรับการควบคุมหลายตัวแปร แบงเปน ปจจัยตางๆของวิธีที่ใช โครงสราง
การควบคมุ และการจับคูของตัวแปร โดยสมมุติฐานที่ใชถือวาระบบของกระบวนการไมเปลี่ยน
แปลงตามแบบแผนการควบคุม เพราะวาสํ าหรับวิศวกรการควบคุมมักจะออกแบบกระบวนการที่มี
อยูแลว ซึ่งจริงๆแลวอาจจะเปนกระบวนการใหมก็ได

2.4.2 หลกัการออกแบบการควบคุม (Control Design Principles)
ขอบเขตเรือ่งการควบคุมกระบวนการ สามารถแสดงไดโดยขั้นตอนการหาคํ าตอบทาง

คณติศาสตร สํ าหรับการวิเคราะหและออกแบบได การออกแบบที่มีประสิทธิภาพนั้น ตองพิจารณา
การออกแบบการควบคุมกระบวนการ การนิยามจุดประสงคของระบบควบคุม ความเขาใจใน
กระบวนการและการจํ าลองพฤติกรรมเชิงพลวัตทั้งหมดนี้ประกอบเขาดวยกัน จึงจะสามารถหา
โครงสรางที่เหมาะสมได

t
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การนิยามและความเขาใจถึงจุดประสงคของระบบควบคุมควรไดจากความรวมมือ
ระหวางวศิวกรควบคมุ วิศวกรกระบวนการ และเจาหนาที่โรงงาน มากกวาที่แตละฝายแยกกันทํ า
เพราะจะท ําใหมีจุดประสงคหลายแนวทาง ตัวอยางเชน วิศวกรควบคุมอาจจะออกแบบระบบที่ซับ
ซอนเพือ่ก ําจดัสิ่งรบกวนไดมากหลายอยางและไดผลดีที่สุดเทาที่เปนไปได แตวิศวกรกระบวนการ
ไมตองการผลถงึขนาดนั้น เพราะจะทํ าใหข้ันตอนการปฏิบัติงานยุงยากและซับซอนเกินไป ความ
เขาใจในกระบวนการเปนหัวใจสํ าคัญที่จะนํ าไปสูความสํ าเร็จในการออกแบบ และการจํ าลองพฤติ
กรรมเชิงพลวัตชวยทํ าใหสามารถสรางและเห็นผลการทํ างานของโครงสรางการควบคุมแตละแบบ
ไดอยางรวดเร็ว โดยหลักการออกแบบมีดังตอไปนี้

• นยิามจุดประสงคของระบบควบคุมและธรรมชาติของสิ่งรบกวน
• เขาใจหลกัการทํ างานของกระบวนการในภาพของพฤติกรรมเชิงพลวัต
• เสนอโครงสรางการควบคุมที่ตรงกับจุดประสงคและลักษณะของกระบวนการ
• ก ําหนดตวัควบคุมและทํ าการจํ าลองพฤติกรรมกับโครงสรางที่เสนอตอส่ิงรบกวนที่

คาดวานาจะมี

2.4.3 ตัวแปรปรับ (Manipulative Variables)
เมือ่วศิวกรกระบวนการไดทํ างานกับสายการผลิตหรือศึกษาจากการจํ าลองพฤติกรรมของ

หอกลัน่ทีส่ถานะคงตวั ก็จะทราบจํ านวนตัวแปรแนนอนที่ตองกํ าหนดหรือควบคุมเพื่อหาคํ าตอบ
แกระบบ ยกตวัอยางเชน ตองการผลิตภัณฑ 2 อยางจากหอกลั่นก็ตองมีขอกํ าหนด 2 ขอเชนกัน
(เชนสวนประกอบของผลิตภัณฑ และการกูกลับคืนของสาร) ซึ่งสามารถกํ าหนดไดจาก 2 ตัวแปร
ปรับอยางเชน ปริมาณความรอนจากเครื่องตมซ้ํ าและปริมาณความรอนที่เครื่องควบแนนดึงออก
ใหเปนไปตามทีก่ํ าหนดไวและสอดคลองกับดุลมวลสารและดุลพลังงานที่สถานะคงตัวดวย จากรูป
ที่ 2.4 มหีอกลัน่ชนิดใหผลิตภัณฑ 2 ทางมีองศาอิสระสถานะคงตัว (Steady state degree of
freedom) เทากบั 2 ดังนั้นตองการตัวแปรปรับเพื่อการควบคุม 2 ตัวเชนกัน

แตเมือ่ตรวจสอบโดยวิศวกรควบคุม จํ านวนตัวแปรปรับจะถูกนับจากจํ านวนวาลวควบคุม
ดวยเหตนุีจ้ ํานวนตัวแปรปรับเพิ่มจาก 2 มาเปน 5 ตัวแปรดังรูปที่ 2.5  สามตัวแปรใหมที่เพิ่มข้ึนมา
เพือ่ควบคมุตัวแปรของกระบวนการโดยรวม (เชน ระดับของเหลวหรือความดันของหอกลั่น) ซึ่งไม
ไดคงทีข่ณะสถานะคงตัวโดยดุลมวลสารและพลังงาน ตัวแปรปรับทั้ง 3 ตัวที่เพิ่มข้ึนมาถูกใชใน
กระบวนการจริงๆ จัดเปนชนิดตัวแปรปรับเชิงพลวัตสํ าหรับ 3 องศาอิสระเชิงพลวัต (Dynamic
degree of freedom)

-
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รูปที่ 2.4 หอกลัน่แบบใหผลิตภัณฑ 2 ทางกับ 2 องศาอิสระสถานะคงตัว

รูปที่ 2.5 หอกลัน่แบบใหผลิตภัณฑ 2 ทางกับ 5 ตัวแปรปรับสํ าหรับการควบคุม

QD

QB

F

D

B
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เมือ่พจิารณา 5 ตัวแปรปรับในรูปที่ 2.5 จะเห็นวา 2 ตัวแปรในรูปที่ 2.4 เปนสวนยอยของ
5 ตวัแปรนัน้ อยางไรก็ตาม ปริมาณความรอนที่ใหหรือรับแกกระบวนการ ก็ไมจํ าเปนตองเปนตัว
แปรปรับสถานะคงตัว ในความเปนจริงมีแบบแผนการควบคุมมากมายที่ใชปริมาณความรอนที่
เครือ่งควบแนนดึงออกเปนตัวควบคุมความดันมากกวาควบคุมสวนประกอบของผลิตภัณฑ ดวย
เหตนุีเ้ราอาจสมมุติไดวามีตัวแปรปรับเพียง 3 ใน 5 ที่เหมาะกับการควบคุมระดับของเหลวและ
ความดัน

ทีก่ลาวมา จะพบวาตัวแปรจะเปนการปรับวาลว แตที่จริงไมไดมีตัวเลือกเพียงแควาลว ตัว
อยางเชนหอกลั่นมากมายใชอัตราสวนปอนกลับเปนตัวแปรปรับความดัน และระดับของเหลวหรือ
สวนประกอบผลิตภัณฑ ถาเราใชอัตราสวนเชื่อมความสัมพันธแบบเชิงเสนกับตัวแปรอื่น ทางเลือก
ของตวัแปรปรบัจะมีใหพิจารณาไดหลากหลายสํ าหรับหอกลั่น 2 ผลิตภัณฑทั่วไป อยางไรก็ตาม
องศาอสิระสถานะคงตัวและพลวัตตองเปน 2 และ 3 ตามลํ าดับ

2.4.4 วธิกีารเลือกโครงสรางการควบคุม
       (Methodology for Selection of Controller Structure)
แบบแผนการควบคุมมีเพื่อใหไดผลประโยชนทางเศรษฐศาสตรตามที่ตองการ กลาวคือ

ควบคมุองคประกอบของผลิตภัณฑและอัตราการผลิตใหไดตามที่กํ าหนด    สวนการควบคุมระดับ
ของเหลวของถงัเก็บสารปอนกลับหรือที่กนหอและการควบคุมความดันภายในกระบวนการดูเหมือน
ไมมสีวนเกีย่วของ แตในเชิงปฏิบัติแลวการควบคุมเหลานี้มีความยุงยากมากและมีผลกระทบกับ
การควบคมุองคประกอบดวย ดังนั้นจึงมีความเกี่ยวของทางออม วิธีการเลือกโครงสรางเครื่องควบ
คุมมีดังตอไปนี้

• นบัจ ํานวนวาลวในกระบวนการ เพื่อกํ าหนดองศาอิสระทั้งหมดสํ าหรับควบคุม
• นยิามจากสถานะคงตัว วเิคราะหหาองศาอิสระสถานะคงตัว
• ลบองศาอสิระสถานะคงตัวออกจากองศาอิสระทั้งหมด เพื่อนิยามจํ านวนวงควบคุมที่

ตองม ีซึง่นาจะใกลเคียงกับจํ านวนวาลวควบคุม
• ออกแบบการควบคุมความดันและระดับของเหลว และทดสอบกํ าจัดสิ่งรบกวน
• ออกแบบการควบคุมองคประกอบอิงกับความตองการปริมาณกระแสของผลิตภัณฑ
• ออกแบบการควบคุมหาคาเหมาะสมที่สุด ( Optimizing controls ) กบัตัวแปรที่เหลือ

อยู
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2.4.5 ลกัษณะโครงสรางการควบคุม (Controller Structure Types)8

ก. โครงสรางการควบคุมหอกลั่น L,V
 โครงสรางการควบคุมนี้มักนิยมใชควบคุมกับหอกลั่นทั่วไป โดยกระแสกลั่นไหล
กลับ (L) จะควบคุมสวนผสมผลิตภัณฑยอดหอ (y) หรอือุณหภูมิยอดหอ สวนกระแสไอนํ้ า (V) จะ
ควบคุมสวนผสมผลิตภัณฑฐานหอ (x) หรอือุณหภูมิฐานหอ กระแสการกลั่น (D) จะควบคุมระดับ
ในถงัรองรับของเหลวยอดหอ (LA) อัตราการไหลผลิตภัณฑฐานหอ (B) ควบคมุระดับของเหลวฐาน
หอ (LB) แผนผงัการติดตั้งโครงสรางการควบคุม LV แสดงในรูปที่ 2.6

รูปที่ 2.6 การตดิตั้งของโครงสรางการควบคุมหอกลั่น LV

 แบบจ ําลองพลวัตที่จะใชอธิบายพฤติกรรมของแตละโครงสราง จะเปนแบบ 2 ตัว
แปรควบคุม 2 ตัวแปรรับ ในรูปแบบเมทริกซ 2 × 2 แสดงความสัมพันธระหวางตัวแปรควบคุมกับ
ตวัแปรปรับ และตัวแปรควบคุมกับตัวแปรรบกวน เชน โครงสรางการควบคุม LV
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 ข. โครงสรางการควบคุมหอกลั่น D,V
  ดงัรูปที ่2.7 โครงสรางวงควบคุมยอดหอจะมีลักษณะตางจากโครงสราง L,V โดย
อัตราการไหลกระแสกลั่น (D) จะควบคุมสวนผสมผลิตภัณฑยอดหอ (y) สวนอัตราการไหลไอนํ้ า
(V) ควบคุมสวนผสมผลิตภัณฑฐานหอ (x) อัตราการกลั่นไหลกลับ (L) ควบคุมระดับในถังพักรอง
รับของเหลว (LA) อัตราไหลผลิตภัณฑฐานหอ (B) ควบคมุระดับของเหลวฐานหอ (LB)

รูปที่ 2.7 การตดิตั้งของโครงสรางการควบคุมหอกลั่น D,V

แบบจํ าลองพลวัตของโครงสรางการควบคุม D,V คือ
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 ค. โครงสรางการควบคุมหอกลั่น D/(L+D),V
 พฒันาโดย C.J.Ryskamp ดงัในรูปที่ 2.8 ตัวควบคุมของวงควบคุม y จะสง
สญัญาณขาออกอัตราสวน D/(L+D) ไปยงัหนวยคูณ (Multiply unit) หนวยคูณก็จะรับสัญญาณ
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ขาเขา L+D อีกหนึง่ตวัซึง่เปนสัญญาณขาออกของตัวควบคุมระดับถังพักของเหลวยอดหอ ทั้งสอง
สัญญาณจะคูณกันไดสัญญาณขาออกจากหนวยคูณ D  ไปปรับวาลวควบคุมกระแสการกลั่น
ขณะเดยีวกัน เมื่อมีการเปลี่ยนแปลงของกระแสการกลั่น D กจ็ะไปลบจากสัญญาณขาออกของตัว
ควบคุมระดับถังพักของเหลวยอดหอ L+D ทีห่นวยซับแทรกเตอร (Subtractor unit) ซึง่เปนตัวดีคัป
เปลอร ไดผลลัพธ L เปนสญัญาณขาออกไปปรับวาลวควบคุมกระแสกลั่นไหลกลับ อัตราการ
ขยายของตัวซับแทรกเตอรเทากับอัตราสวนระหวางชวง (Range) ของเครื่องวัดอัตราการไหลของ
กระแสการกลั่น (D) กบัเครื่องวัดอัตราการไหลของกระแสกลั่นไหลกลับ (L) จะเห็นไดวา สัญญาณ
ขาออกจากตัวควบคุมระดับถังพักของเหลวยอดหอ จะท ําการปรับทั้งวาลวควบคุมกระแสกลั่นไหล
กลบัและกระแสการกลั่น เพื่อให D/(L+D) คงที ่สวนระบบควบคุมฐานหอ เครื่องควบคุมสวนผสม
ผลิตภัณฑฐานหอ (x) จะสงสัญญาณ V ไปปรับวาลวควบคุมกระแสไอนํ้ า สวนตัวควบคุมระดับ
ของเหลวฐานหอ (LB) จะสงสัญญาณควบคุม B ไปปรับวาลวควบคุมกระแสผลิตภัณฑฐานหอ (B)
แบบจํ าลองพลวัตของโครงสรางการควบคุม D/(L+D),V
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เมื่อ R คือ D/(L+D)

รูปที่ 2.8 การตดิตั้งของโครงสรางการควบคุมหอกลั่น D/(L+D),V
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 ง. โครงสรางการควบคุมหอกลั่น D/(L+D),V/B
 Takamutsu, Hashimoto และ Shinskey ไดพัฒนาจากโครงสรางการควบคุม
D/(L+D),V ของ C.J.Ryskamp ซึง่วงควบคุมสวนผสมผลิตภัณฑยอดหอ (y) และระดับรองรับของ
เหลวยอดหอ (LA) เหมอืนกับโครงสรางของ D/(L+D),V แตกตางกันที่ระบบควบคุมฐานหอ โดยที่
ตวัควบคุมสวนผสมผลิตภัณฑฐานหอ (x) จะสงสัญญาณขาออก V/B ออกไปยงัหนวยคูณ ซึ่ง
หนวยคูณจะรับสัญญาณ B จากเครือ่งวัดอัตราการไหล ไดสัญญาณขาออกของหนวยคูณเปน V
สงไปปรับวาลวควบคุมกระแสไอนํ้ าเขาเครื่องตมซ้ํ า สวนตัวควบคุมระดับของเหลวฐานหอจะสง
สัญญาณขาออก B ไปปรับวาลวควบคุมอัตราการไหลกระแสผลิตภัณฑฐานหอแผนผังการติดตั้ง
แสดงดังรูปที่ 2.9

รูปที่ 2.9 การตดิตั้งของโครงสรางการควบคุมหอกลั่น D/(L+D),V/B

แบบจํ าลองพลวัตของโครงสรางการควบคุม D/(L+D),V/B คือ
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โดยที่ R คือ D/(L+D)
V’ คือ V/B

2.5 แบบจ ําลองคณิตศาสตรที่ใชในกลุมโปรแกรม Aspen
2.5.1 แบบจํ าลองหอกลั่นแบบเบดบรรจ1ุ3,14,15

ก. การค ํานวณการถายเทมวลสาร
การคํ านวณสํ าหรับเบดบรรจจุะคลายกับแบบชั้น โดยใชแนวคิดของความสูงเทียบเทาชั้น

(Height Equivalent of a Theoretical Plate : HETP) เพือ่หาจ ํานวนชั้นที่ตองการทางทฤษฎี

stages ofnumber 
height packed

=HETP (2.18)

หรือถารูคาความกวางของชั้น ก็สามารถหาไดจาก

E

S
HETP ×= 100 (2.19)

ที่ S = คาความกวางของชั้น และ E = เปอรเซน็ตประสิทธิภาพของชั้น จากหลักการนี้จะทํ านายผล
โดยใชแบบจํ าลองของหอกลั่นแบบชั้น โดยความสูงของเบดตลอดหอกลั่นถูกแบงเปนชวงๆ ในแต
ละชวงคิดเทียบเทากับ 1 ชั้น

ข. การคํ านวณทางไฮดรอลิก (สถานะคงตัว)17,18

ข.1) ความดันลด (Pressure Drop) : ตามมาตรฐานอตุสาหกรรมสํ าหรับการทํ านายจุด
ทวม (Flood points) และความดันลดสํ าหรับเบดบรรจุแบบสุม มักใชแผนภาพสหสมัพันธทั่วไป
ของความดันลดโดย Eckert (Generalized Pressured Drop Correlation : GPDC) ดังรูปที่ 2.10
มากกวาแผนภาพ GPDCอ่ืนๆ ดังเชน Strigle เปนตน

ข.2) ของเหลวคาง (Liquid Holdup : Lh )14 : ของเหลวคางชวงเหนือจุดโหลด (Loading
Point) ไดรับอิทธผิลมาจากการไหลของไอ เกิดแรงเสียดทานระหวางไอและของเหลวไปหนวง
ความเรว็ของพืน้ผวิฟลมของของเหลว และในทางกลับกันทํ าใหความหนาของฟลมและความดัน
ลดเพิ่มข้ึน อยางไรก็ตาม ความส ําคัญอยูที่ความแตกตางของความดัน (Pressure Gradient) อาจ
จะเพิม่ข้ึนตลอดชวงความสูงของหอก็เปนไปได เมื่อของเหลวไหลลงมาในเบด ทํ าใหความดันสถิต
(Static Pressure) ในหอกลั่นเพิ่มข้ึนตามไปดวย

ความสมัพนัธของความแตกตางความดันกับการเพิ่มปริมาณของของเหลวคาง แสดงใน
รูปที่ 2.11 การสรางกราฟรปูนี้เปนไปตามความสัมพันธพื้นฐานสํ าหรับการคางเหนือจุดโหลด แฟก
เตอร 20 และกํ าลัง 2 ในสมการ (2.20)14 นัน้ไดมาจากขอมูลการทดลอง อยางไรก็ตามควรมีการ
ประมาณคาแฟกเตอรสํ าหรับชนิดเบดบรรจุทุกชนิด
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LV :  ปริมาตรของเหลว (m3)
V :  ปริมาตรของเบดบรรจุ (m3)
Loh  :  ของเหลวคางใตจุดโหลด (m3/m3)
irrp∆ :  ความดันลดขณะเบดเปยก (N/m2 หรือ Pa)

H :  ความสูงของเบดบรรจุ (m)
Lρ :  ความหนาแนนของของเหลว (kg/m3)
g :   ความเรงเนื่องจากแรงโนมถวง (m/s2)

ของเหลวคางใตจุดโหลด คือการที่ของเหลวติดคางอยูบนผิวของแข็งหรือเบด ดังนั้น ส่ิงที่มี
อิทธผิลกบัการคางของของเหลวควรเปนคาแรงตึงผิว คาความหนืดของเหลว และการโหลดของ
ของเหลว จึงอธิบายไดดวยอิทธิผลจากของเหลวดังสมการ (2.21)14

812101

2

32612

93.0 
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g

a

g

au
h

LL

LL
Lo ρ

σ
ρ
η (2.21)

Lu :  ความเร็วตามผิวของของเหลว
   (Superficial Velocity of Liquid, m/s)

Lη :  ความหนืดเชิงพลวัต (Dynamic Viscosity, kg/m.s)
a :  พืน้ทีจ่ ําเพาะของเบดบรรจุ

   (Specific Area of a Packing, m-1)
σ :  แรงตึงผิว (Surface Tension, N/m)

รูปที่ 2.11 ความสมัพนัธของความดันลดไรหนวยกับของเหลวคาง14
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ความดันลดขณะเบดเปยกดังสมการ (2.22) แตในชวงเบดเปยกและเกิดของเหลวคาง มี
การเปลีย่นแปลงหลายอยางจากชวงภาวะที่เบดแหง ไดแก

− การลดลงของความพรุน
− เสนผานศูนยกลางของเบดเพิ่มข้ึน
− คาแฟกเตอรความเสียดทานของเบดเปลี่ยนไป
− ความแตกตางของความเร็วเพิ่มข้ึน

ของเหลวคางในเบดไมมีอิทธิผลตอรูปรางของเบด ดังนั้นการประมาณคาแฟกเตอรความเสียดทาน
จากสมการ (2.24) ไมเปลีย่นแปลง แตเสนผานศูนยกลางของเบดเพิม่ข้ึน ซึ่งมีสาเหตุมาจากของ
เหลวคาง ดวยเหตุนี้คา Re จะสงูขึ้นและมีผลทํ าใหคาแฟกเตอรความเสียดทานลดลง จึงตองมีตัว
แปรคาคงที่ c  มาปรับคาคาแฟกเตอรความเสียดทานใหถูกตองตามภาวะเบดเปยกดังสมการ
(2.25)14

( ) ( )

( ) 65.4
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c
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(2.25)

dp∆ :  ความดันลดขณะเบดแหง (N/m2 หรือ Pa)
irrp∆ :  ความดันลดขณะเบดเปยก (N/m2 หรือ Pa)

0ζ :  แฟกเตอรความเสียดทาน (Friction Factor)
Gρ : ความหนาแนนของของไอ (kg/m3)
Gu : ความเร็วตามผิวของไอ (Superficial Velocity of Gas, m/s)
ε :  สัดสวนชองวาง (Voidage)
c :  คาคงที่

321 ,, CCC  : Stichlmair Correlation ตารางที่ 2.4
pd :  เสนผานศูนยกลางเทียบเทาของเบดบรรจุรูปรางใดๆ

( )
a

d p
ε−

=
16 (2.26)

สวนความสัมพันธของζ กับ Re ไดมาจากขอมูลการทดลอง แลวนํ าไปสรางกราฟดังรูปที่ 2.12
เพื่อหาคาแฟกเตอรความสัมพันธ (C1, C2, C3)
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ทดลองโดยตรง สํ าหรับแตละชนิดของเบดบรรจุ ไดนํ าคาลักษณะการบรรจุชนิดสุมของเบดบรรจุ
บางชนดิทีเ่กี่ยวของกับงานวิจัยแสดงไวตารางที่ 2.5

ตารางที่ 2.5 คาลกัษณะการบรรจุชนิดสุมของหอกลั่นแบบเบดบรรจุ17

Packing type Nominal
Size,
mm

Wall
thickness,

mm

Outside
Diameter and
length, mm

Approximate
no. elements

per m3

Approximate
‘weight

per m3, kg

Approximate
surface area,

m3/m3

Percent
void

space

Packing
factor
Fp, m-1

Raschig rings,
ceramic

Raschig rings, steel

  6
13
19
25
38
50
75
100

19
25
38
50
75

1.6
2.4
2.4
3.2
6.4
6.4
9.5
9.5

1.6
1.6
1.6
1.6
1.6

6
13
19
25
38
50
75

100

19
25
38
50
75

3.02 × 106

378,000
109,000
 47,700
 13,500
   5,800
   1,700
      700

111,000
 46,300
 14,100
   5,900
   1,800

  960
  880
  800
  670
  740
  660
  590
  580

1500
1140
  785
  590
  400

710
370
240
190
120
  92
  62
  46

245
185
130
  95
  66

62
64
72
74
68
74
75
80

80
86
90
92
95

5250
2000
840
510
310
215
120

730
450
270
187
105

ข.4) ปริมาณไอที่โหลดไดมากที่สุด (Maximum Gas Load)13,15 : สามารถมองในรูปของ
เอฟ – แฟกเตอร (F-Factor) ดงัสมการ (2.27)13

GGuF ρ= (2.27)
แตเพือ่ความเหมาะสม มักนิยมอธิบายในรูปของแฟกเตอรความจุ (Capacity Factor) หรือ ซี –
แฟกเตอร (C-Factor) มากกวา ดังสมการ (2.28)

GL

G
G

GL

G u
F

C
ρρ

ρ
ρρ −

=
−

= (2.28)

ข.5) การคํ านวณเชิงพลวัต16: สํ าหรบัการคํ านวณความดันลด กลุมโปรแกรมสํ าเร็จรูป
Aspen ใชวธิเีดยีวกนักบัสถานะคงตัว แตสวนการคํ านวณปริมาณของเหลวคางใชสมการ (2.29)
แทน
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(2.29)
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BLK  :  คาคงที่ไรหนวยเทากับ 0.555
Z :  ความสูงในตอนนั้นๆ (Aspen แบงหอกลั่นเปนตอนๆ โดยแต

   ละตอนไมจํ าเปนมีลักษณะของหอเหมือนกัน)

2.5.2 แบบจ ําลองเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน
ก. การค ํานวณการถายโอนความรอน15

ใชวิธี LMTD สํ าหรบัวธินีีป้ริมาณความรอนที่ถายโอนขึ้นอยูกับความแตกตางอุณหภูมิ
เฉลี่ยแบบลอกการิทึ่ม (Log Mean Temperature Difference : LMTD) ระหวางของไหลใน
กระบวนการกบัตวักลางใหความรอนหรือลดความรอน โดยมีแบบจํ าลองมาตรฐานดังสมการ
(2.30)

LMTDAUQ ⋅⋅= (2.30)
U   :  สัมประสิทธิ์การถายโอนความรอน
A   :  พืน้ทีผ่วิสมัผัสระหวางของไหลกับตัวกลาง

รูปที่ 2.13 แสดงการหาคา LMTD23

แบบจ ําลองนี ้ก ําหนดใหระหวางของไหลกับตัวกลางมีการไหลแบบสวนทางกัน (Counter-
current) ตลอดเสนทาง แตเนื่องจากการไหลจริงในเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนตามโครงสรางชนิด
ตางๆ การไหลของตัวกลางและของไหลมีบางชวงที่สวนทางกันและบางชวงไหลตามกัน หรือไหล
ตดัขวางกัน จึงกํ าหนดแฟกเตอรแกไขคา LMTD ใหถกูตองตามการเบี่ยงเบนจากการไหลแบบสวน
ทางกัน

LMTDFAUQ ⋅⋅⋅= (2.31)
F   :  แฟกเตอรแกไข (Correction Factor) คา LMTD

TH1

TH2

TC2

TC1

∆T1

∆T2

∆A

A

1 2

1

2

12

ln
T

T
TT

LMTD

∆
∆
∆−∆

=
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2.5.3 แบบจํ าลองของวาลว15

ก. สมัประสิทธิ์มวลการไหลของวาลว
สมัประสิทธิ์การไหลของวาลว (Cv) เปนตวัวดัความจุการไหลผานวาลว โดยนิยามมาจาก

การไหลของปริมาณนํ้ า หนวยเปน US แกลลอนตอนาทีที่อุณหภูมิ 60 OF ซึง่เมือ่ผานวาลวแลวเกิด
ความดันลด 1 psi

วฏัภาคของเหลว : ( )outinvP PPrCFNW −= 6 (2.34)
วฏัภาคของเหลว-ไอ : ( )outinp PPrYFNW −= 6 (2.35)

โดยที่
intk

outin

PXF

PP
Y

3
1

−
−= (2.36)

W  :  อัตราการไหลเชิงมวล
6N :  คาคงที ่(คาขึ้นอยูกับระบบหนวยที่ใช เชน 0.086332081 m2.s/hr)
PF  :  แฟกเตอรโครงสรางทอ
vC   :  สัมประสิทธิ์การไหลเชิงมวลของวาลว
Y    :  แฟกเตอรการขยาย

outin PP ,  :  ความดันขาเขาและออก
r     :  ความหนาแนนมวลของกระแสขาเขา
kF   :  อัตราสวนของแฟกเตอรความรอนจํ าเพาะ

          (Ratio of Specific Heats Factor)
tX   :  แฟกเตอรอัตราสวนความดันลด (Pressure Drop Ratio Factor)

ข. แฟกเตอรโครงสรางทอ ( PF )
เปนแฟกเตอรรวมผลกระทบจากการตอเขากับทอหรือสวนประกอบ (Fitting) ทีต่างขนาดกับวาลว
นยิามไวดังสมการ (2.37) 15

v

pv
p C

C
F = (2.37)

pvC   :  สัมประสทิธิ์การไหลของวาลวที่ตอกับสวนประกอบตางๆ
vC     :  สมัประสทิธิ์การไหลของวาลวที่ตอทอตรงขนาดเดียวกัน

โปรแกรม Aspen ค ํานวณแฟกเตอรโครงสรางทอจากสมการ (2.38) 15

5.0

4
2

2

1
−











+= ∑

dN

KC
F v
p (2.38.1)

∑ −++= 2121 BB KKKKK (2.38.2)
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โดยที่
4

2
2

4

1
1

2

2
2

2

2

2

2
1

2

1 1,1,10.1,15.0 
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−=








−=








−=

D

d
K

D

d
K

D

d
K

D

d
K BB

และ 2N   :  คาคงทีเ่ชิงตัวเลข (ขึ้นอยูกับระบบหนวยที่ใช)
d    :  เสนผานศูนยกลางวาลว

21 ,KK :  สัมประสทิธิค์วามตานทานของสวนประกอบที่ขาเขาและออก
21 , BB KK  : สัมประสิทธิ์เบอนูรี (Bernoulli Coefficients) ของสวน

      ประกอบที่ขาเขาและออก
21 ,DD :  เสนผานศูนยกลางทอที่ขาเขาและออก, ตามลํ าดับ

ค. ชนดิสมการลักษณะเฉพาะ (Characteristic Equation Type)
คาสมัประสทิธิ์การไหลขึ้นอยูกับชนิดของวาลวที่ใช โดยมีความสัมพันธกับเปอรเซ็นตการ

เปดของวาลว (P) สมการตางๆแสดงไวดังตารางที่ 2.5

ตารางที่ 2.6 แสดงสมการลักษณะเฉพาะของชนิดวาลว15

ชนิดวาลว สมการ
เชิงเสน (Linear) PCv =

พาราโบลิก (Parabolic) 201.0 PCv =

รากที่สอง (Square Root) PCv 0.10=

การเปดเร็ว (Quick Opening)
23109.90.1

0.10
P

P
Cv −×+

=

เปอรเซ็นตเทา (Equal Percentage)
48

2

100.10.2
01.0

P

P
Cv −×−

=

ไฮเปอรบอลิก (Hyperbolic)
25109.90.1

1.0
P

P
Cv −×−

=

ง. แฟกเตอรอัตราสวนความดันลด ( tX )
เปนแฟกเตอรที่รวมผลกระทบจากโครงสรางภายในวาลว เมื่อของไหลผานวาลวทํ าให

ความหนาแนนของของไหลมีการเปลี่ยนแปลง กลาวอีกนัยคือเปนคาจํ ากัดของอัตราสวนความดัน
ลด ภายใตเงื่อนไขการไหลแบบโชกส (Choke) แสดงโดยสมการ (2.39)15









=

in

chv

k
t P

dP

F
X

1 (2.39)

chvdP   :  ความดันลดสํ าหรับการไหลของไอแบบโชกส
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จ. แฟกเตอรชดเชยความดัน (Pressure Recovery Factor : lF )15

เปนแฟกเตอรที่รวมผลกระทบจากโครงสรางภายในวาลวตอความจุของการไหลของเหลว 
ภายใตเงื่อนไขการไหลแบบโชกส

21









−

=
vcin

chl
l PP

dP
F (2.40)

และ vfvc PFP = (2.41)
chldP  :  ความดันลดสํ าหรับการไหลของเหลวแบบโชกส

vcP    :  ความดนัที่ภาวะวีนา คอนแทรคตา  (Vena Contracta) ในวาลว
vP      :  ความดันไอของกระแสของเหลวขาเขา
fF     :  แฟกเตอรอัตราสวนความดันวิกฤตของของเหลว

 (Liquid Critical Pressure Ratio Factor)

ฉ. การไหลแบบโชกส
โปรแกรม Aspen ค ํานวณลมิติของความดันลดสํ าหรับเงื่อนไขการไหลแบบโชกส

วฏัภาคของเหลว : ( )vfinLlc PFPFdP −= 2 (2.42)
วัฏภาคไอ  : intkvc PXFdP = (2.43)

   กับ
5.0

28.096.0 







−=

c

v
f P

P
F (2.44)

cP    :  ความดันวิกฤตที่ขาเขา
lcdP  :  ลิมิตความดันลดของวฏัภาคของเหลว
vcdP  :  ลิมิตความดันลดของวัฏภาคไอ

ถากระแสเปนแบบหลายวฏัภาค วาลวจะไดคาลมิติความดันลดเปนคาเล็กๆของ lcdP  และ vcdP

ซึง่การไหลแบบโชกสนั้นเกิดขึ้นเมื่อความดันลดมีมากเกินลิมิตความดันลดที่ได

2.5.4 แบบจํ าลองตัวควบคุม22

ก. วธิกีารคํ านวณ (Algorithm) วธิกีารคํ านวณการควบคุมแบบ PID มอียูดวยกัน
3 ทางเลือก คือ

1. แบบอุดมคติ (Ideal) : เปนชนดิทีน่ยิมใชกันทั่วไป มักพบในตํ าราอางอิงตางๆ

        ( )








++∗+= ∫ dt

Ed
TimeDerivdtE

TimeIntegral
EGainBiasOP D

IP .1 (2.45)
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2. แบบอนุกรม (Series) : เปนชนดิทีม่ผีลกระทบซึ่งกันและกันระหวางพจน P, I
และ D หรอืเปนวิธีการแบบอนาลอค (Analog Algorithm)

 ( )






 +









++= ∫ dt

Ed
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3. แบบขนาน (Parallel) : เปนชนดิทีไ่มมีผลกระทบซึ่งกันและกันระหวางพจน P,
I และ D รูจกัในชื่อของวิธีขนานอุดมคติ (Ideal Parallel Algorithm)

            ( )
dt

Ed
TimeDerivdtE

TimeIntegral
EGainBiasOP D

IP +++= ∫ .1. (2.47)

PE   :  ความผดิพลาดของพจนสัดสวน (Proportional)
IE   : ความผิดพลาดของพจนอินทกิลอ (Integral)
DE   : ความผิดพลาดของพจนอนุพันธ (Derivative)

สํ าหรับคาผิดพลาด (Error) ทกุพจนทีใ่ชในสมการคิดตามวิธีมาตรฐาน ดังสมการ (2.48)22

  variableprocess pointset   −=E (2.48)

ข. หนวยกรองคาตัวแปรกระบวนการ (Process Variable Filter)
โปรแกรม Aspen เตรยีมไวใชในการควบคุมจริงๆ เพื่อกํ าจัดสิ่งรบจากกการวัดที่ทํ าให

สญัญาณของตวัแปรกระบวนการแกวงไปมา โดยสัญญาณตัวแปรกระบวนการผานฟงกชันอันดับ
หนึ่ง ในโดเมน Laplace สมการหนวยกรองแสดงไดดังสมการ (2.49)22

( )
1.

1
+

=
sFilterPV

sg (2.49)

FilterPV  :  เปนคาคงที่ทางเวลา หนวยเปนนาที

2.6 งานวิจัยที่เกี่ยวของ
Ruiz, C.A., Cameron, I.T., และ Gain, R.4 : ศกึษาและวเิคราะหพฤติกรรมเชิงพลวัตของ

หอกลัน่ในชวงเริ่มปฏิบัติการ ไดเสนอการควบคุมปฏิบัติการใหดํ าเนินไปตามเสนทางที่ใหคา
เหมาะสมทีส่ดุส ําหรับหอกลั่นอิงกับพฤติกรรมเชิงพลวัต พบวายุทธวิธีชวงเริ่มปฏิบัติการประกอบ
ดวย 3 ข้ันตอนตามลักษณะพฤติกรรมที่เกิดขึ้นในชวงเริ่มปฏิบัติการ ไดแก ขั้นตอนไมตอเนื่อง
(Discontinuous Stage), ขัน้ตอนกึ่งตอเนื่อง (Semi-Continuous Stage) และขั้นตอนตอเนื่อง
(Continuous Stage)

 Karacan, S. , Cabbar, Y., Alpbaz, M., และ Hapoglu, H.9 : จ ําลองพฤติกรรมที่สถานะ
คงตัวและพลวัตของหอกลั่นแบบเบดบรรจุกลั่นสาร 2 ชนิด โดยใชแบบจํ าลองคณิตศาสตร Back-
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Mixing แบบจ ําลองของคํ าตอบไดจากการประยุกตฟงกชันออโทโกนอล (Orthogonal Function)
รวมกับวิธีของไฟไนท เอลิเม็น (Finite Element) โดยงานวิจัยนี้ไดใชพหุนามเลอจองค (Legendre
Polynomial) และพหุนามจาโคบี (Jacobi Polynomial) ทดสอบกบัคํ าตอบเพื่อหาความสัมพันธ
กบัแบบจํ าลองคํ าตอบ สํ าหรับการทดลองไดใชหอกลั่นแบบเบดบรรจุขนาดหองทดลองกลั่นเมทา-
นอล (Methanol) กับนํ้ า (Water) และวดัอุณหภูมิดานบนและดานลางหอโดยติดตอดวยระบบ
ควบคมุคอมพวิเตอร และนํ าผลการทดลองมาเปรียบเทียบกับการจํ าลองพฤติกรรม ซึ่งผลลัพธมี
ความใกลเคียงมากกวาวิธีหาคํ าตอบเชิงตัวเลข (Numerical Method) วธิอ่ืีน แสดงวาการใชพหุ
นามเลอจองคสํ าหรับวิธีออโทโกนอล คอลโลเคชั่น (Orthonal Collocation) บนไฟไนตเอลิเมนต
เปนวธิทีีม่ปีระสิทธิภาพเหมาะสมกับการจํ าลองหอกลั่นแบบเบดบรรจุ โดยใชแบบจํ าลอง
คณิตศาสตร Back-Mixing

Sorensen, E., และ Skogestad, S.3 : การปฏบิตักิารทั่วไปของหอกลั่นแบบกะสามารถ
อธบิายได 3 สวนคือ 1) สวนเริ่มตน (Startup Period), 2) สวนการผลิต (Production Period),
และ 3) สวนสิ้นสุดปฏิบัติการ (Shutdown Period) ส ําหรบักระบวนการแยกตามมาตรฐานแลว
สวนการผลิตกินเวลานานที่สุด อยางไรก็ตาม,ส ําหรบัการแยกที่ยาก ดังเชน การแยกใหไดสารที่มี
ความบรสิุทธิ์สูงๆ หรือสารละลายที่สวนผสมมีจุดเดือดใกลเคียงกัน (Azeotropic Separations)
เวลาเริม่ปฏิบตักิารอาจจะมีความสํ าคัญ ในงานวิจัยนี้ แสดงผลลัพธหาเวลาที่เหมาะสมที่สุดของ
การแยกกรณตีางๆ ซึ่งพิจารณาผลของเวลาที่ใชตอนเริ่มตน โดยทั่วไป พบวาเวลาที่ใชตอนเริ่มตน
มสีวนส ําคญักบัการแยกที่ยุงยาก เชน การแยกที่ตองการความบริสุทธิ์สูงหรือการกูคืนกลับสูง
(High Recovery) และเมือ่ใชกับหอกลั่นขนาดใหญและสารที่ตองคางอยูในเครื่องควบแนน
ปริมาณมาก

Venkateswarlu,C., และ Gangiah, C.10 : ข้ันตอนการควบคุมที่เสนอในงานวิจัยเปนขั้น
ตอนส ําหรับการควบคุมตอนเริ่มตนและปฏิบัติการที่ดีที่สุดของระบบจริง แตอาจจะไมดีที่สุด
ส ําหรบัระบบจริงที่แตกตางออกไป ไดใชยุทธวิธีของแบบจํ าลองการควบคุมภายในแบบไมเปนเชิง
เสน (Nonlinear Internal Model Control : NIMC) สนบัสนุนโดยติดตอกับเครื่องคอมพิวเตอรเปน
ตวัประมาณการณสํ าหรับการควบคุมตอนเริ่มตนและปฏิบัติการของหอกลั่นแบบตอเนื่อง ไดนํ ารูป
แบบวิธี NIMC ไปเปรียบเทียบกับการควบคุมเชิงเสนแบบ GLC (Globally Linearizing Control :
GLC) และวิธีของแบบจํ าลองการควบคุมแบบ GMC (Generic Model Control : GMC) ผลลัพธ
แสดงวา NIMC, GLC, และ GMC ใหผลการควบคุมตอนเริ่มตนและปฏิบัติการของหอกลั่นแบบ
ตอเนือ่งใกลเคียงกัน แตงานวิจัยนี้แนะนํ าวาการควบคุมแบบ NIMC เหมาะกับการควบคุมตอน
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เร่ิมตนและปฏิบัติการ เนื่องจากปรับพารามิเตอรควบคุมไดงายและเปลี่ยนปฏิบัติการจากปอน
ยอนกลับทั้งหมด (Total Reflux) มาเปนปฏิบัติการที่สถานะคงตัวไดดีที่สุด

Maiti, S.N., Ganguly, S., และ Saraf, D.N.11 : พฒันาแบบแผนพื้นฐานของแบบจํ าลอง
การควบคมุ 2 แบบขึ้นมาใหม การศึกษาและทดลองในงานวิจัยไดใชหอกลั่นขนาดนํ ารอง (Pilot
Scale) กลัน่สารบรสิุทธ 2 ชนิด วิธีแรกปรับปรุงขั้นตอนการคํ านวณของการควบคุมแบบเมทริกซ
เชิงพลวัต (Dynamic Matrix Control : DMC) ใหดขีึน้ วิธีที่สอง ใชแบบจํ าลองการควบคุมคาด
การณแบบไมเปนเชิงเสน (Nonlinear Model predictive Controller) อิงกบัแบบจํ าลองเชิง
วเิคราะหของกระบวนการ ดวยเหตุนี้ แบบแผนการควบคุมหลายชั้น (Multilayer Control
Scheme) ถกูพฒันาขึน้เพือ่สนับสนุนเทคนิคนี้ ผลการทดลองแสดงวาแบบจํ าลองทั้งสองดีกวา
แบบจํ าลองควบคุมทั่วไป เชน PI และมศีกัยภาพใชกับงานควบคุมกระบวนการอุตสาหกรรมจริง

อรรณพ ลิ่มไพบูลย12 : สรางโปรแกรมจํ าลองพลศาสตร และการควบคุมหอกลั่น โดยใช
ภาษาซ ี โปรแกรม ประกอบดวยโครงสรางของการควบคุมหลายแบบ ระบบหอกลั่นจะกลั่นแยก
สารไฮโดรคารบอน 2 สาร ตัวแปรของการควบคุมคือ สัดสวยโดยโมลของสารเบาในผลิตภัณฑที่
ออกมาดานบนหรอืดานลางหอกลั่น ระดับของเหลวในถังปอนกลับ และระดับของเหลวที่ฐานหอ
กล่ัน โปรแกรมจํ าลองที่ไดจะมีสวนรายการหนาจอที่ติดตอกับหนูกล (Mouse) เพือ่ชวยในการ
เปลีย่นขอมูลและใชงานโปรแกรม ผลที่ไดจากการคํ านวณของโปรแกรมแสดงในรูปของกราฟ ได
ทดสอบความถูกตองของโปรแกรมกับโปรแกรมสํ าเร็จรูป HYSIM ซึง่ผลจากการคํ านวณที่สถานะ
คงตวั อุณหภมูแิตละชั้นของหอกลั่นจากโปรแกรมทั้งสองมีความแตกตางไมเกิน 3 องศาฟาเรนไฮต

อุระพงษ พงศราศรี8 : ไดแสดงวธิีการตางๆ ในการเปรียบเทียบโครงสรางการควบคุมหอ
กล่ันเพือ่เลอืกโครงสรางที่ดีที่สุด โครงสรางที่ดีที่สุด คือ โครงสรางที่ลดการกระทบระหวางวงควบ
คมุและปดการรบกวนดีที่สุด การทดลองไดนํ าทรานสเฟอรฟงกชันของโครงสรางการควบคุมตางๆ
จากเอกสารตพีมิพ 5 อยาง และโครงสรางการควบคุมใหมที่ไดจากการแปลงมาจากแบบจํ าลอง
โครงสรางการควบคุมของเอกสารตีพิมพ มาสรางระบบจํ าลองเลียนแบบการควบคุมการกลั่นดวย
โปรแกรม MATLAB จากผลการทดลองพบวา โครงสรางที่เปนรูปแบบอัตราสวน คือ [D/(L+D),V],
[D/(L+D),V/B] และโครงสรางใหมจากการแปลง คือ [L/(L+D),V] สามารถลดการกระทบระหวาง
วงควบคมุและปดการรบกวนไดดีกวาโครงสรางแบบที่นิยมใช เชน L,V และ D,V เปนตน และไดหา
พารามเิตอรตัวควบคุมที่เหมาะสมของโครงสรางการควบคุมที่เลือก โดยเปรียบเทียบพารามิเตอร
ตวัควบคุมที่ไดจากเอกสารตีพิมพ, ZN, ISE และ BLT
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อภิสิทธิ์ ทัศนา1 : งานวจิยันีศ้กึษาการออกแบบและสรางหอกลั่นแบบเบดบรรจุขนาด
ขยายสวนสํ าหรับการแยกเบนซีน โทลูอีน และไซลีนจากไพโรไลซิสแกสโซลนี โดยใชขอมูลการ
จ ําลองภาวะการณในหอกลั่นแบบเบดบรรจุดวยโปรแกรมคอมพิวเตอรสํ าเร็จรูป HYSYS เพือ่แยก
สารอะโรมาติกสไดแก เบนซีน โทลูอีน และไซลนี แตละชนิดใหมีความบริสุทธิ์สูง นํ าสารปอนมา
ทดลองทีภ่าวะตางๆ ในหอกลั่นแบบเบดบรรจุขนาดขยายสวนใหสอดคลองกับการจํ าลองภาวะ
การณดวยโปรแกรมคอมพิวเตอรสํ าเร็จรูป HYSYS เปรียบเทียบความบริสุทธิ์ของสารอะโรมาติกส
ทีก่ล่ันแยกไดจากการทดลองกับการจํ าลองภาวะการณ วิธีตัวแปรที่ศึกษาไดแก อัตราการไหลของ
สารปอน และอัตราสวนการปอนยอนกลับ งานวจิยันีแ้บงออกเปนสองสวน ไดแก

สวนแรก การทดลองในหอกลั่นแบบเบดบรรจุขนาดขยายสวนสํ าหรับกลั่นแยกเบนซีน
ภาวะทีเ่หมาะสมในการกลั่นแยกเบนซีนคือ อัตราการไหลของสารปอน 3.0 ลิตรตอช่ัวโมง

หรือ 2.630 กโิลกรัมตอช่ัวโมง อัตราสวนการปอนยอนกลับ 9.83 ไดความบริสุทธิ์ของเบนซีน โทลู
อีน และไซลนีในผลติภณัฑยอดหอรอยละ 99.42 0.58 และ 0.00 โดยนํ้ าหนักตามลํ าดับ มีเบนซีน
โทลูอีน และไซลีนเหลอืในผลิตภัณฑกนหอรอยละ 32.17 45.56 และ 22.27 โดยนํ้ าหนักตาม
ลํ าดบั ประสิทธิภาพรวมของหอกลั่นสํ าหรับกลั่นแยกเบนซีนคดิเปนรอยละ 93.37

สวนทีส่อง การทดลองในหอกลั่นแบบเบดบรรจุขนาดขยายสวนสํ าหรับกลั่นแยกโทลูอีน
ภาวะทีเ่หมาะสมในการกลั่นแยกโทลูอีนคือ อัตราการไหลของสารปอน 3.0 ลิตรตอช่ัวโมง

หรือ 2.605 กโิลกรัมตอช่ัวโมง อัตราสวนการปอนยอนกลับ 7.13 ไดความบริสุทธิ์ของ เบนซีน โทลู-
อีน และไซลนีในผลติภณัฑยอดหอรอยละ 6.77 91.01 และ 2.22 โดยนํ้ าหนักตามลํ าดับ มีเบนซีน
โทลูอีนและไซลีนเหลอืในผลิตภัณฑกนหอรอยละ 0.00 41.38 และ 58.62 โดยนํ้ าหนักตามลํ าดับ
ประสิทธิภาพรวมของหอกลั่นสํ าหรับกลั่นแยกโทลูอีนคดิเปนรอยละ 68.11

2.7 ความกาวหนาของงานวิจัยนี้
สรางแบบจํ าลองกระบวนการกลั่น BTX สํ าหรับหอกลั่นแบบเบดบรรจุขนาดหองทดลอง

และกํ าหนดการควบคุมปฏิบัติการใหดํ าเนินไปตามเสนทางที่ใหคาเหมาะสมที่สุดตามขอเสนอของ 
Ruiz, C.A., Cameron, I.T., และ Gain, R ซึง่เสนอใหปรับคาปริมาณความรอนที่ใหของเครื่องตม
ซํ ้า เพือ่ลดคาใชจายสํ าหรับปฏิบัติการใหมากที่สุดในชวงเริ่มปฏิบัติการของหอกลั่นแบบเบดบรรจุ
ทีอ่อกแบบโดยคุณอภิสิทธิ์ ทัศนา พรอมทั้งประยุกตใชโครงสรางการควบคุมแบบ LV ควบคุม
กระบวนการรอบสถานะคงตัวตอไป



บทที่ 3
อุปกรณและวิธีการทดลอง

3.1 อุปกรณและเครื่องมือการทดลอง
• เครื่องคอมพิวเตอรสวนบุคคล : หนวยประมวลผลรุน Pentium II 400 MHz. หนวย

ความจํ า RAM  ขนาด 256 MB และใชระบบปฏิบัติงานของ Window NT version 4
• กลุมโปรแกรมสํ าเร็จรูป Aspen version 10 : Aspen Plus และ Aspen Dynamics

3.2 วธิกีารทดลอง
• จํ าลองที่สถานะคงตัวเพื่อใหไดแบบจํ าลองที่ใหผลลัพธการจํ าลองตรงกับผลการ

ทดลองในกระบวนการกลั่น BTX ของคุณอภิสิทธิ์ ทัศนาโดยใชโปรแกรม Aspen Plus
• จ ําลองเชงิพลวัต เปนการจํ าลองตั้งแตตอนเริ่มตนของปฏิบัติการ เพื่อหาอัตราการ

เปลี่ยนแปลงอุณหภูมิสารตัวกลางของเครื่องตมซํ้ าที่ทํ าใหสูญเสียคาใชจายปฎิบัติงาน
โดยรวมในชวงเริ่มตนนอยที่สุด ซึ่งแบงชวงอัตราการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิเปน 2 ชวง
และเมื่อระบบเขาสูสถานะคงตัวจะทํ าการควบคุมกระบวนการใหอยูใกลคาออกแบบ
ดวยระบบควบคุมมาตรฐานตอไปโดยใชโปรแกรม Aspen dynamics

3.3 การจํ าลองสถานะคงตัว
3.3.1 ก ําหนดชนิดสารที่มีในระบบและกระแสปอนขาเขา
ชนิดของสาร

ก. สารที่จะกลั่นแยก : Benzene (C6H6)  Toluene (C7H8)  P-Xylene (C8H10-3)
และ Nitrogen (N2 เนือ่งจากในการจํ าลองเชิงพลวัตชวงเริ่มปฏิบัติการ ที่เวลาเริ่ม
ตนหอกลัน่ยังไมมีการเติมสารใดๆ มีแตอากาศอยูภายใน จึงสมมุติใหเปนแกส
ไนโตรเจน เพราะเปนสารองคประกอบสวนใหญที่มีอยูในอากาศ)

ข. สารตวักลางเครื่องควบแนนทั้งหมด : Water (H2O)
ค. สารตัวกลางเครื่องตมซ้ํ า : Triphenylmethane (C19H16) แตสารที่ใชจริงคือ

Transcal-N ของบริษัท บีพี ออยล (ประเทศไทย) จํ ากัด ซึ่งไมมีขอมูลสวน
ประกอบนํ ้ามันความรอนตัวนี้ จึงใชสารที่มีคาความจุความรอนและสมบัติกาย
ภาพทีใ่กลเคียงแทน ดังตารางที่ 3.1
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ตารางที่ 3.1 คาความจุความรอนของสารตัวกลางเครื่องตมซ้ํ า
ชนิดสาร ความจุความรอนที่ 121 OC (Cp : kcal/kg OC)

     Transcal-N
     Transcal-SA
     Triphenyl Methane(C19H16)

0.54
0.45

0.40624

กระแสปอนขาเขา : ก ําหนดอณุหภูมิ ความดัน อัตราการไหลเชิงปริมาตรหรือมวล และ
สารองคประกอบ

3.3.2 การเลอืกแบบจํ าลองบล็อกปฏิบัติการ
เนือ่งจากการจํ าลองพฤติกรรมเชิงพลวัตในโปรแกรม Aspen ตองท ําการจํ าลองกระบวน

การทีส่ถานะคงตัวกอนโดยใชโปรแกรม Aspen Plus แลวจงึทํ าการสงผลการคํ านวณออกไปที่
โปรแกรม Aspen Dynamics เพือ่จํ าลองเชิงพลวัต ดังนั้นเราจึงจํ าเปนตองเลือกบล็อกปฏิบัติการ
ในโปรแกรม Aspen Plus ทีส่นบัสนนุการจ ําลองเชิงพลวัตไดดวย ดังตารางที่ 3.2 และความหมาย
ของแตละชนิดบล็อกปฏิบัติการไดอธิบายไวที่ภาคผนวก ก. ในตารางที่ ก.1

งานวจิัยนี้ไดเลือกบล็อกปฏิบัติการที่ใชดังตอไปนี้
• DSTWU : จ ําลองการออกแบบหอกลั่นแบบลัด (Shortcut Design) เพือ่หาจ ํานวนชั้น
ทีต่องการทางทฤษฎีและคา HETP

• RadFrac : จ ําลองหอกลัน่เบดบรรจุ
• HeatX : จ ําลองเครือ่งควบแนนบางสวนเพื่อเปนการใหความรอนเบื้องตนตอกระแส
ปอน 1 บล็อกปฏิบัติการ เครือ่งควบแนนทั้งหมดอีก 1 บล็อกปฏิบัติการ และบล็อกสุด
ทายท ําหนาที่เปนเครื่องตมซ้ํ า

• Heater : จ ําลองเครือ่งใหความรอนแกนํ้ ามันความรอน ซึ่งเปนสารตัวกลางนํ าความ
รอนของเครื่องตมซ้ํ า

• Flash2 : จ ําลองถังรองรับสารกลั่นและบอรับของหอกลั่น
• Mixer : จ ําลองถงัเกบ็สาร ทํ าหนาที่รองรับการเปลี่ยนแปลงความจุมวลและความดันที่
กระแสตนทางและปลายทางของกระบวนการ เพื่อใหชวงจํ าลองพลวัตนั้นสามารถรับ
การเปลี่ยนแปลงไดมากขึ้น

• Valve : จ ําลองกระแสการไหล วาลวทุกตัวในผังกระบวนการไมใชตัวแทนวาลวจริงที่
ตดิตัง้ในกระบวนการ การจํ าลองเชิงพลวัตในงานวิจัยนี้เปนประเภทความดันเปนตัว
ขบัเคลือ่น (ประเภทการจํ าลองเชิงพลวัต จะอธิบายในหัวขอการจํ าลองเชิงพลวัต) จึง
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จ ําเปนตองมีวาลวระหวางบล็อกปฏิบัติการอื่นๆเพื่อใชปรับความดันลดในทอ ใหสอด
คลองกบักระแสการไหลในกระบวนการเพื่อจํ าลองการเปลี่ยนแปลงเชิงพลวัต

แผนผงัอปุกรณตางๆในกระบวนการแสดงไวในรูปที่ 3.1 ในผังดังกลาวสามารถเพิ่มบล็อก
ปฏิบัติการ Pipe เพือ่จํ าลองการไหลผานทอได อยางไรก็ตาม เพื่อลดจํ านวนสมการที่ตองแกใน
กระบวนการจึงไมใชบล็อกปฏิบัติการ Pipe ประกอบกบัทอในกระบวนการมีความยาวไมมาก จึง
ตั้งสมมุติฐานวาผลกระทบเนื่องจากการไหลในทอที่มีตอการตอบสนองของกระบวนการสามารถ
ละเลยได

ตารางที่ 3.2 บล็อกปฏิบัติการใน Aspen Plus25

เครื่องผสม/
แบง

เครื่องแยก เครื่องแลก
เปล่ียนความรอน

หอกลั่น เครื่อง
ปฏิกรณ

เครื่องเปล่ียน
ความดัน

เครื่องปรับ

สนบัสนนุการจํ าลองเชิงพลวัต
Mixer
Fsplit

Flash2
Flash3
Decanter
Sep
Sep2

Heater
HeatX

Distl
RadFrac
Extract

RStoic
Ryield
Rgibbs
RCSTR
Rplug

Compr
Mcompr
Pump
Valve
Pipe

Dupl
Mult

ใชไดเฉพาะจํ าลองสถานะคงตัว
Ssplit MheatX

Hetran
Aerotran

DSTWU
MultiFrac
SCFrac
Petrofrac
RateFrac
BatchFrac

Requil
Rbatch

Pipeline CIChng

3.3.3 การก ําหนดขอมูลปอนในบล็อกปฏิบัติการตางๆ
ก. DSTWU : ก ําหนดอัตราสวนปอนกลับ, ความดนัที่เครื่องควบแนนและเครื่องตม

ซํ้ า, สดัสวนการคืนกลับ (Recovery Fraction) ขององคประกอบ Light Key และ Heavy Key ใน
สารกลั่นตอสารปอน, ประเภทเครื่องควบแนน
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ข. RadFrac : ก ําหนดตัวแปรปอนดังนี้
• หอกลั่น : จ ํานวนชัน้ทัง้หมด, เครื่องควบแนน, เครื่องตมซ้ํ า, วิธีการคํ านวณ, ตํ าแหนงที่

กระแสเขา (แบบ Above-Stage หรือ On-Stage ดงัรูปที่ 3.2), ตํ าแหนงและวฏัภาคของ
กระแสออก, ความดันที่ชั้นบนและชั้นลางสุด

• เบด : ชัน้ทีเ่ร่ิมตนและสิ้นสุด, ชนิดเบด, ผูผลิต, วัสดุที่ใช, ขนาดความยาวและเสนผาน
ศนูยกลาง, ความสูงของเบดในสวน (Section) นั้นๆ

เนื่องจากตองการใหตํ าแหนงที่เขาของกระแสปอนอยูสูงจากฐานของเบดตรงตามตํ าแนงจริง 
จงึตองแบงความสูงของหอเปน 2 สวนคือ สวนเหนือกระแสปอนและใตกระแสปอน
• สวนพลวัต : ขนาดและปริมาตรของเหลวเริ่มตนของบอรับ (Sump) และถังรองรับสารกลั่น

(Reflux Drum), ประเภทการคํ านวณทางไฮดรอลิก, วธิคี ํานวณการแลกเปลี่ยนความรอน
ของเครื่องตมซ้ํ าและเครื่องควบแนน

รูปที่ 3.2 แบบการเขาหอกลั่นของกระแสขาเขา

ค. HeatX : ก ําหนดดานเชลลและทอวาเปนดานรอนหรือเย็น, ลักษณะการไหล
ของของไหลทั้ง 2 ดาน (สวนทางกันหรือไหลตามกัน), วธิกีารคํ านวณแฟกเตอรแกไขคา LMTD, วิธี
การค ํานวณการแลกเปลี่ยนความรอน, รายละเอียดตางๆของโครงสรางเครื่องแลกเปลี่ยนความ
รอนดังตอไปนี้

• เชลล : ชนิดเชลลตามมาตรฐาน TEMA (American Tubular Heat Exchanger
Manufacturers Association) จ ํานวนทางผานของทอ, แนวการติดตั้ง, เสนผานศูนย
กลางภายใน

• ทอ : ประเภททอ (มีหรือไมมีครีบ), จ ํานวนทอ, รูปแบบการจัดเรียง, วสัดุที่ใช, ความยาว,
ระยะหางระหวางทอ, เสนผานศูนยกลางภายใน

• แผนกั้น (Baffles) : ประเภทแผนกั้น, จ ํานวนแผนกั้น, สัดสวนที่ถูกตัดออก, ชองวาง
ระหวางเชลลและแผนกั้น

n - 1

n

Mixed feed
to stage n

Vapor

Liquid

n - 1

n + 1

Mixed feed
to stage n n

(a) Above-Stage (b) On-Stage
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• ปลายทอ (Nozzles) : ขนาดของทอทางเขาและออกของดานเชลลและทอ
• สวนพลวัต : ปริมาตรของเชลลและทอสวนทางเขาและทางออก

ง. Heater : ก ําหนดอุณหภูมิและความดัน (สวนพลวัตไมมี)
จ. Flash2 : ก ําหนดความดัน และปริมาณความรอนที่ให ในสวนพลวัตกํ าหนด

ขนาด ลักษณะการติดตั้ง และปริมาตรของเหลวเริ่มตนของถัง
ฉ. Mixer : ก ําหนดความดันอยางเดียว และไมมีการจํ าลองเชิงพลวัต
ช. Valve : แบงเปน 2 ชนิดคือ วาลวความดันลดและวาลวควบคุม

• วาลวความดันลด : ก ําหนดความดันขาออกหรือความดันลด โดยเลือกวิธีการคํ านวณเปน
แบบ Pressure Changer

• วาลวควบคุม : เลอืกวิธีการค ํานวณเปนแบบ Design และก ําหนดความดันลดหรือความ
ดันขาออก, ชนดิลักษณะวาลว, คาสมัประสิทธิ์การไหลเชิงมวลที่การเปด 100%, แฟก
เตอรสัดสวนความดันลด (Pressure Drop Ratio Factor) และแฟกเตอรการคืนกลับของ
ความดัน (Pressure Recovery Factor)

หมายเหตุ
ใชวิธีการและแบบจํ าลองของ UNIFAC ในการคํ านวณคุณสมบัติตางๆทางอณุหพลศาสตร

(Thermodynamics) เพราะสนับสนุนกฎของเฮนรี่ (Henry’s Law) ซึง่กฎนี้ใชสํ าหรับการคํ านวณ
ความดนัยอยของสารประเภทไมมีการควบแนน (Non-condensable component) ในการจํ าลอง
ของงานวจิยันีก้็คือกาซไนโตรเจน และการแกสมการหาคํ าตอบของแบบจํ าลองหอกลั่น RadFrac
ใชวิธี Sum-Rates ซึง่เปนวธิทีีเ่หมาะสมกับงานดานปโตรเคมีหรือปโตรเลียมที่มีชวงจุดเดือดของ
สารผสมเปนชวงกวาง

3.4 การจํ าลองเชิงพลวัต
ผลการคํ านวณจากโปรแกรม Aspen Plus สงออกมาที่โปรแกรม Aspen dynamic ได 2

หมวด คือ
1. หมวดอัตราการไหลเปนตัวขับเคลื่อน (Flow Driven) : ใชอัตราการไหลเปน

ตวัแปรหลัก นํ าไปคํ านวณคาของตัวแปรอื่นๆ เชน ความดัน อุณหภูมิ
2. หมวดความดันเปนตัวขับเคลื่อน (Pressure Driven) : คลายกับหมวดแรกแต

เปลีย่นตัวแปรหลักเปนความดันแทน
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3.4.1 ชวงเริ่มตน
ก. ใชแบบจํ าลอง RadFrac แทนทัง้สวนหอกลั่น เครื่องควบแนนและเครื่องตมซ้ํ า

(รูปที่ 3.3)
ข. ก ําหนดสมการไฮดรอลกิของกระแสปอนยอนกลับใน Flowsheet Constraint
ค. ใช Script Tool เพือ่ต้ังคาทีภ่าวะเริ่มตนใหกับกระบวนการ (ถาใชแบบจํ าลองที่

ซํ ้าซอน หลายบล็อกปฏิบัติการ วิธีการนี้จะไมสามารถทํ าได)
ง. ก ําหนดขั้นตอนปฏิบัติการโดยใช Tasks Tool ดังนี้

• Bypass Task ตัง้เวลาเปดวาลวกระแสปอนพิเศษเติมใหกับบอที่กนหอกลั่น
และปดเมื่อระดับข้ึนถึง 40% ของความสูงบอ

• Feed Task ตัง้เวลาเปดวาลวกระแสปอนและเวลาที่ใชเปดวาลวจนถึงคาที่
สถานะคงตัว

• Heat01 Task ก ําหนดการเปดเครื่องใหความรอนเมื่อระดับของบอกนหอ
ขึน้ถึง 45%ของความสูงบอและอัตราการเพิ่มอุณหภูมิในชวงแรก

• Heat02 Task ก ําหนดจุดเปลี่ยนอัตราการเปลี่ยนอุณหภูมิของเครื่องให
ความรอนในชวงหลัง จากคาสูงสุดจนถึงคาที่สถานะคงตัว

• Control Task ก ําหนดการปดเครื่องควบคุมความดันและวาลวของกระแส
ไอจากเครื่องควบแนนเมื่ออุณหภูมิยอดหอขึ้นมามีคาใกลเคียงจุดเดือดสาร
เบาและเปดเครื่องควบคุมระดับของเหลวในบอและถังรับสารกลั่น

• Pcontrol Task ก ําหนดการเปดเครื่องควบคุมความดันอีกครั้งเมื่อเครื่อง
ควบแนนมีความดันมากเกิน 1.25 bar และจะปดเครื่องควบคุมและวาลว
กระแสไอทันทีที่เร่ิมมีกระแสกลั่น

จ. ท ําการจ ําลองเพื่อหาเวลาที่เร่ิมมีกระแสกลั่น (T1) และเวลาที่สัดสวนองค
ประกอบเชิงมวลของเบนซีนในกระแสกลั่นมาถึง 0.95 (T2) หลงัจากนั้นทํ าการ
จ ําลองซํ ้าหาปริมาณพลังงานที่ใชของเครื่องตมซ้ํ าตั้งแตเร่ิมตนจนถึงเวลา T1
และเชนเดียวกันหาปริมาณมวลของกระแสกลั่นถึงเวลา T2
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รูปที่ 3.3 แผนผงักระบวนการของการจํ าลองหอกลั่นเดี่ยว

3.4.2 ชวงควบคุมเมื่อระบบเขาสูสถานะคงตัว
ก. ใชแบบจํ าลองคณิตศาสตรแบบละเอียดในแตละอุปกรณ (รูปที่ 3.1)
ข. เพิม่เครื่องควบคุมอัตราการไหลของกระแสขาเขา (กระแสปอน, กระแสปอน

พิเศษ, กระแสนํ ้ามนัใหความรอน และกระแสนํ้ าหลอเย็น) เพื่อใหไมเกิดการ
เปลีย่นแปลง เมื่อความดันปลายทางกระแสมีการเปลี่ยนแปลง

ค . กํ าหนดสมการใหความดันกระแสขาเข าสูงกวาปลายทางของกระแสใน  
Flowsheet Constraint

ง. เปลีย่นคาตัวแปรปรับ (ปริมาณความรอนที่ใหของเครื่องตมซ้ํ า, กระแสปอนยอน
กลบั) และตัวแปรรบกวน (อัตราการไหลของกระแสปอน, สัดสวนองคประกอบ
เบนซีน) เพื่อหาทรานเฟอรฟงกชัน (อัตราการขยาย (Gain), คาคงที่เวลา (Time
Constant)) ทีม่ตีออุณหภูมิยอดหอกับฐานหอ และกระแสกลั่นกับกระแสฐาน
หอ

จ. นํ าคาอัตราการขยายและคาคงที่เวลาไปคํ านวณพารามิเตอรของเครื่องควบคุม
โดยวิธี ISE

PACK-CL

V-FEED1

V-BOT1

V-DIST1

V-BOT2

V-DIST2

MIXER

DISTANK

MIXER

BOTTANK

FEED-I FEED-O

DIST-I DIST-1 DIST-2 DIST-O

BOT-I BOT-1 BOT-2 BOT-O

BYPASS-O

V-BYPASS

BYPASS-I



บทที่ 4
ผลการทดลองและวิจารณผล

4.1 ผลการจํ าลองที่สถานะคงตัว
ไดทํ าการจํ าลองไว 3 กรณีคือ

♦ กรณีที่ 1 : จ ําลองการออกแบบหอกลั่นเชิงลัด (Shortcut Design)
♦ กรณีที่ 2 : จ ําลองโดยใชแบบจํ าลองหอกลั่นเดี่ยว (Single Column) ซึง่ใชแบบจํ าลองของ

เครือ่งควบแนนและเครื่องตมซํ้ าที่มีอยูแลวในแบบจํ าลองหอกลั่น
♦ กรณีที่ 3 : จ ําลองแบบละเอียดในแตละอุปกรณ โดยแบบจํ าลองหอกลั่นจะแทนเฉพาะสวน

ของหอเบดบรรจุเทานั้น และเครื่องควบแนนจะแบงเปน 2 ตัวคือ ตัวแรกจะเปนการแลก
เปลีย่นระหวางกระแสปอนกับกระแสไอยอดหอ สวนตัวที่สองเปนการแลกเปลี่ยนระหวาง
กระแสไอทีอ่อกจากตัวแรกกับนํ้ าหลอเย็น และเครื่องตมซํ้ าแลกเปลี่ยนความรอนระหวาง
กระแสฐานหอกบันํ้ ามันใหความรอนทั้ง 3 เครื่องนี้ใชแบบจํ าลองเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน
และใชแบบจํ าลองเครื่องใหความรอนแทนขดลวดความรอน

4.1.1 ขอมลูและผลการทดลองสถานะคงตัวของคุณอภิสิทธิ์ ทัศนา1

− อัตราสวนปอนกลับ : 42.4==
D

L

V

V
RR (4.1)

LV = อัตราการไหลเชิงปริมาตรของกระแสปอนยอนกลับ
DV = อัตราการไหลเชิงปริมาตรของกระแสกลั่น

− อัตราการไหลเชิงปริมาตรของกระแสกลั่น = 2.40 l/hr
− อัตราการไหลเชิงปริมาตรของกระแสฐานหอ = 1.60 l/hr
− สดัสวนสารองคประกอบเชิงมวลของผลิตภัณฑ

กระแสกลั่น กระแสผลิตภัณฑฐานหอ
เบนซีน 0.9513 0.2795
โทลูอีน 0.0478 0.3988
ไซลีน 0.0009 0.3217
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โดยน ําขอมลูมาจากผลการทดลองบางสวนของคุณอภิสิทธิ์ ทัศนา ในขั้นการกลั่นแยกเบนซีนออกจาก
โทลอีูน และไซลีน ขอมูลกระแสขาเขาแสดงดังตารางที่ 4.1 และอุณหภูมิที่ตํ าแหนงตางๆในกระบวน
การแสดงไวรูปที่ 4.1 ขอมูลตางๆเหลานี้นํ าไปเปนขอมูลปอนใหแกการจํ าลองทั้ง 3 กรณี

ตารางที่ 4.1 ขอมูลกระแสขาเขาจากการทดลอง
ตัวแปรปอน กระแสปอน นํ ้าหลอเย็น นํ ้ามันความรอน
อุณหภูมิ (OC)
อัตราการไหลเชิงมวล (kg/hr)
องคประกอบ (สดัสวนเชิงมวล)
เบนซีน
โทลูอีน
พารา – ไซลีน
นํ้ า
ไตรฟนิลมีเทน

28
3.506

0.5946
0.2906
0.1148

0
0

31
652

0
0
0
1
0

122
1120

0
0
0
0
1

ตารางที่ 4.2 ผลการดุลมวลสารรอบหอกลั่นจากการทดลอง1

ขาเขา (kg/hr) ขาออก (kg/hr) % ความผิดพลาด
เบนซีน 2.085 2.380 14.15%
โทลูอีน 1.019 0.668 -34.45%
ไซลีน 0.402 0.458 13.93%

จากตารางที ่ 4.2 การดุลมวลสารของการทดลองมีความผิดพลาด ดังนั้นจึงยึดผลทางดาน
กระแสกลัน่เปนหลัก เพราะเปนกระแสผลิตภัณฑที่ตองการ โดยไดสรางแบบจํ าลองที่ใชขอมูลปอน
ตามขอมูลปอนของการทดลองแลวปรับตัวแปรบางตัวใหไดผลการคํ านวณของกระแสกลั่นมีความใกล 
เคยีงกบัคาตางๆของกระแสกลั่นที่ไดจากผลการทดลองมากที่สุด กระแสกลั่นที่ออกจากเครื่อง
ควบแนนขนาดใหญ (HX – 02) ไมมกีารวัดอุณหภูมิดังรูปที่ 4.1 จึงสมมุติใหกระแสกลั่นที่ออกมามี
อุณหภมูเิทากบันํ ้าหลอเย็น เพราะการทดลองใชนํ้ าหลอเย็นที่อัตราการไหลสูงมาก
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รูปที่ 4.1 คาและต ําแหนงที่วัดอุณหภูมิของหอกลั่นในหองปฏิบัติการ

อัตราการถายโอนความรอนจากเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแตละเครื่อง คํ านวณจากการ
เปลีย่นแปลงของอุณหภูมิของสารผสมที่ตองการแยกหรือสารตัวกลางถายโอนในแตละเครื่อง และคา
ความจคุวามรอนไดมาจากการจํ าลองโดยโปรแกรม Aspen ตามภาวะจากขอมูลการทดลอง เปนคา
เฉลีย่ระหวางขาเขาและขาออก

• เครื่องควบแนนเล็ก (HX – 01) =           41 Watt
(ค ํานวณจากกระแสไอยอดหอ)

• เครื่องควบแนนใหญ (HX – 02) =      1,103 Watt
(ค ํานวณจากกระแสนํ้ าหลอเย็น)
∴อัตราการถายโอนความรอนที่ดึงออกสุทธิ =      1,144 Watt

จุด 3
54 OC

จุด 6
92 OC

HX-01

HX-02

HX-03

จุด 1
77 OC

จุด 2
77 OC

จุด 4
95 OC

จุด 5
85 OC

จุด 7
104 OC

จุด 8
122 OC



51

• เครื่องตมซํ้ า (HX – 03) =    12,656 Watt
(ค ํานวณจากกระแสนํ้ ามันใหความรอน)

 กรณทีี ่ 1 และ 2 อุณหภูมิขาเขาของกระแสปอนกํ าหนดใหเทากับอุณหภูมิของกระแสปอนที่
ผานการใหความรอนเบื้องตนแลว (54 OC) เพราะไมไดมีการจํ าลองเครื่องควบแนนขนาดเล็กสํ าหรับ
ใหความรอนเบือ้งตนกับกระแสปอนเพื่อนํ าพลังงานสวนหนึ่งกลับคืนมาจากระบบ เนื่องจากตองการ
หาอตัราการถายโอนความรอนสุทธิที่เขาและออกในกระบวนการ แตกรณีจํ าลองชวงเริ่มตนและการ
จ ําลองกรณีที่ 3 จะกํ าหนดไวที่อุณหภูมิหอง (28 OC) เพราะชวงเริ่มตนยังไมมีกระแสไอใหความรอน
กบักระแสปอน และแบบจํ าลองโดยละเอียดก็มีเครื่องควบแนนขนาดเล็กมาทํ าหนาที่นี้แลว

4.1.2 ผลการจํ าลองกรณีที่ 1

รูปที่ 4.2 แผนภาพแบบจํ าลองการออกแบบเชิงลัด

แผนผังการจํ าลองโดยใชแบบจํ าลอง DSTWU ซึง่เปนแบบจํ าลองออกแบบหอกลั่น (Shortcut
Design) แสดงดงัรูปที ่ 4.2 สํ าหรับหาจํ านวนชั้นทางทฤษฎีที่อัตราสวนปอนกลับเทากับ 4.42 ตามผล
การทดลอง แลวน ําไปใชในการจํ าลองหอกลั่นเดี่ยวในกรณีที่ 2 ตอไป (อาจเปลี่ยนคาจํ านวนชั้นทาง
ทฤษฎบีาง เพื่อใหผลการคํ านวณตรงกับผลการทดลองมากขึ้น) สรุปผลการจํ าลองโดยรวมดังตารางที่
4.3 (จ ํานวนชัน้จริงนบัรวมชั้นของเครื่องตมซ้ํ าและเครื่องควบแนนดวย) ความสัมพันธจํ านวนชั้นตาม
ทฤษฎกีบัอัตราสวนปอนกลับแสดงไวรูปที่ 4.3 และผลการคํ านวณกระแสปอนและผลิตภัณฑดังตาราง
ที่ 4.4

CLFEED

DIST

BOTTOM

FEED :  กระแสปอน
DIST     :  กระแสกลั่น
BOTTOM :  กระแสฐานหอ
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ตารางที่ 4.3 ผลการจํ าลองการออกแบบหอกลั่นเชิงลัด
   อัตราสวนปอนกลับต่ํ าสุด
   อัตราสวนปอนกลับจริง
   จ ํานวนชั้นตํ่ าสุด
   จ ํานวนชั้นจริง
   ชัน้ทีก่ระแสปอนเขา
   จ ํานวนชั้นจริงเหนือกระแสปอน

0.934
4.42
13
15
12
11

   อัตราความรอนที่เครื่องตมซ้ํ าตองการ   1,249  Watt
   อัตราความรอนที่เครื่องควบแนนดึงออก   1,178  Watt
   อุณหภูมิกระแสกลั่น   80.21  OC
   อุณหภูมิกระแสฐานหอ   112.72  OC
   สวนที่กลั่นไดตอสารปอน   0.613
   HETP   0.12  Meter

รูปที่ 4.3 ความสมัพนัธจํ านวนชั้นกับอัตราสวนปอนกลับ

     

Number Stages
13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25

 R
ef

lu
x 

R
at

io
2

4
6

8
10

12
14

16
18
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ตารางที่ 4.4 ผลลัพธการจํ าลองกระแสปอนและผลิตภัณฑของการออกแบบเชิงลัด
FEED DIST BOTTOM

อุณหภูมิ (OC) 54.00 80.21 112.72
ความดัน (kPa) 150 100 100.11
อัตราการไหลเชิงโมล (kmol/hr) 0.041 0.025 0.016
อัตราการไหลเชิงมวล (kg/hr) 3.452 1.957 1.495
อัตราการไหลเชิงปริมาตร (l/hr) 4.121 2.399 1.927
สดัสวนเชิงมวล
   เบนซีน 0.5946 0.9999 0.0641
   โทลูอีน 0.2906 0.0001 0.6708
   พารา – ไซลีน 0.1148 0.0000 0.2651
สดัสวนเชิงโมล
   เบนซีน 0.6425 0.9999 0.0774
   โทลูอีน 0.2662 0.0001 0.6870
   พารา – ไซลีน 0.0913 0.0000 0.2357

ตามผลการทดลอง อุณหภูมิของสารกลั่นออกจากหอกลั่นที่อุณหภูมิของนํ้ าหลอเย็นซึ่งเทากับ
31 OC ในการจ ําลองครั้งนี้ อุณหภูมิของกระแสกลั่นที่ออกมาถูกกํ าหนดใหออกที่คาการเกิดของเหลว
หยดแรกจากวัฏภาคไอ (Dew Point) แตเพือ่เปนการเปรียบเทียบอัตราการใหและการดึงความรอน
จากการค ํานวณของแบบจํ าลองกับผลการทดลอง จึงตองคิดถึงอัตราความรอนที่ตองดึงออกจาก
กระแสกลัน่และกระแสปอนยอนกลับที่ออกจากเครื่องควบแนนเพื่อลดอุณหภูมิจากจุดนั้นมาที่ 31 OC
และอตัราความรอนที่ตองเพิ่มใหกับกระแสปอนยอนกลับเขามาดวย

อัตราความรอนที่ดึงออกเพื่อลดอุณหภูมิ =     266 Watt
อัตราความรอนที่ตองเพิ่มเพื่อเพิ่มอุณหภูมิใหกับกระแสปอนยอนกลับ

=     217 Watt
ดังนั้นอัตราความรอนที่ดึงออกโดยเครื่องควบแนนและที่เพิ่มใหกับกระบวนการจากเครื่องตม

ซํ ้าตองเพิ่มข้ึนจากสวนนี้ดวย
• อัตราความรอนที่ดึงออกสุทธิ =  1,178 + 266  =  1,444  Watt



54

• อัตราความรอนที่ใหสุทธิ =  1,249 + 217  =  1,466  Watt

4.1.3 ผลการจํ าลองกรณีที่ 2 (รูปที ่3.3 ในบทที่ 3)
ใชแบบจํ าลอง RadFrac ซึง่เปนแบบจํ าลองอยางละเอียด (Rigorous Equation Type) ของ

หอกลัน่ โดยนํ าคาจํ านวนชั้นจากกรณีที่ 1 เปนคาประมาณการเริ่มตนในการจํ าลอง แลวทํ าการปรับ
เปลีย่นจนผลการค ํานวณใกลเคียงกับผลการทดลองมากที่สุดไดคาจํ านวนชั้นเทากับ 12 (นับรวมชั้น
ของเครือ่งตมซํ้ าและเครื่องควบแนนดวย) สรุปผลการจํ าลองโดยรวมไวที่ตารางที่ 4.5 และผลคํ านวณ
ของกระแสปอนและผลิตภัณฑแสดงในตารางที่ 4.6

การคํ านวณประสิทธิภาพเมอรฟ (Murphree Efficiencies)
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โดยที่ K = คาสมดุลระหวางวัฏภาค (Equilibrium K value)
x = สดัสวนเชิงมวลของวัฏภาคของเหลว (Liquid mole fraction)
y = สดัสวนเชิงมวลของวัฏภาคไอ (Vapor mole fraction)

MEff = ประสิทธิภาพเมอรฟ (Murphree efficiency)
i = ดชันีสารองคประกอบ (Component index)
j = ดชันีชั้น (Stage index)

โปรแกรม Aspen Plus สามารถค ํานวณประสิทธิภาพเมอรฟที่ใหผลการคํ านวณของกระแส
กล่ันตรงกบัการทดลองได (เชน ความบริสุทธิ์ของเบนซีน) ผลการจํ าลองจากการระบุจํ านวนชั้นของ
การออกแบบเชิงลัด (Shortcut Design) ในกรณีที่ 1 มีประสิทธิภาพรอยละ 32.13 และที่การจํ าลอง
หอกล่ันเดี่ยวแบบละเอียดในกรณีที่ 2 มปีระสิทธิภาพรอยละ 53.95

หมายเหตุ : การค ํานวณเลือกสารองคประกอบเบนซีนเปนสารอางอิง เพราะเปนสารผลิต
ภัณฑทีต่องการ โดยใหผลลัพธการคํ านวณของกระแสกลั่นที่ความบริสุทธิ์ของ
เบนซนีและอัตราการไหลเชิงมวลตรงกับผลการทดลอง



55

ตารางที่ 4.5 ผลการจํ าลองหอกลั่นเดี่ยว
เครื่องควบแนน

(Stage 1)
เครื่องตมซ้ํ า
(Stage 12)

อุณหภูมิ (OC)     80.52     114.26
อัตราความรอน (Watt)
อัตราความรอนที่ดึงออกเพื่อลดอุณหภูมิสาร
กล่ันทีค่วบแนนหมดแลวมาที่ 31 OC(Watt)

  -1,255

   -287
รวมอัตราความรอนทั้งหมด (Watt)    -1,542     1,563
อัตราการไหลวัฏภาคของเหลว (kmol/hr)     0.1186     0.0141
อัตราการไหลวัฏภาคของไอ     0     0.1636
สดัสวนปอนกลับ (Reflux Ratio)     4.42
สดัสวนการเกิดไอ (Boilup Ratio)     11.62

ตารางที่ 4.6 ผลลัพธจากการจํ าลองกระแสปอนและผลิตภัณฑของแบบจํ าลองคณิตศาสตร
                   หอกลั่นเดี่ยว

Total Feed DIST BOTTOM
อุณหภูมิ (OC) 54.00 31.00 114.26
ความดัน (kPa) 150 100 100.11
อัตราการไหลเชิงโมล (kmol/hr) 0.0409 0.0268 0.0141
อัตราการไหลเชิงมวล (kg/hr) 3.4523 2.1100 1.3423
อัตราการไหลเชิงปริมาตร (l/hr) 4.1213 2.4335 1.7335
สัดสวนเชิงมวล
   เบนซีน 0.5946 0.9543 0.0292
   โทลูอีน 0.2906 0.0457 0.6754
   พารา – ไซลีน 0.1148 0.0000 0.2953
สัดสวนเชิงโมล
   เบนซีน 0.6425 0.9610 0.0357
   โทลูอีน 0.2662 0.0390 0.6991
   พารา – ไซลีน 0.0913 0.0000 0.2653
หมายเหตุ : กระแส “Total Feed”  =  กระแส “Feed - I”  +  กระแส “Bypass - I”
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กระแสปอนพิเศษ (กระแส “Bypass”) เปนกระแสที่มีไวเพื่อเติมบอที่ฐานหอ (Sump) ในชวง
เร่ิมตน เพือ่ใหระดบัในบอสูงเร็วขึ้น แตในการจํ าลองสถานะคงตัว กํ าหนดใหอัตราการไหลเทากับรอย
ละ 20 ของอัตราการไหลทั้งหมดของกระแสปอนที่สถานะคงตัว และอีกรอยละ 80 เปนของกระแสปอน
(กระแส “Feed”)

4.1.4 ผลการจํ าลองกรณีที่ 3 (รูปที ่3.1 ในบทที่ 3)
เชนเดยีวกบักรณีที่ 1 การกํ าหนดใหอุณหภูมิของสารกลั่นออกจากหอกลั่นที่อุณหภูมิ 31 OC

เปนการลดอณุหภมูทิีม่ากเกินไป เพราะจะทํ าใหสิ้นเปลืองพลังงานในการที่จะตองไปเพิ่มอุณหภูมิของ
กระแสปอนยอนกลับอีก จึงจํ าลองใหอุณหภูมิกระแสกลั่นออกมาใกลเคียงกับจุดการเกิดของเหลวหยด
แรกจากวัฏภาคไอ (Dew Point) ประมาณ 81.16 OC แตเพือ่เปนการเปรียบเทียบการใชอัตราความ
รอนจากผลการคํ านวณกับผลที่ไดจากการทดลอง จึงตองคิดอัตราความรอนที่ดึงออกจากกระแสกลั่น
และกระแสปอนยอนกลับที่ออกจากเครื่องควบแนนขนาดใหญเพื่อลดอุณหภูมิมาที่ 31 OC และอัตรา
ความรอนที่ตองใชเพื่อเพิ่มอุณหภูมิใหกับกระแสปอนยอนกลับเขามาดวย

อัตราความรอนที่ดึงออกเพื่อลดอุณหภูมิ =      278 Watt
อัตราความรอนที่ตองเพิ่มเพื่อเพิ่มอุณหภูมิใหกับกระแสปอนยอนกลับ

=      227 Watt
อัตราความรอนที่มีการแลกเปลี่ยนในเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนทั้ง 3 ตัว

• เครื่องควบแนนขนาดเล็ก (HX – 01) =        40 Watt
• เครื่องควบแนนขนาดใหญ (HX – 02) =    1,085 Watt

รวมทั้งหมด =    1,125 Watt
• เครื่องตมซ้ํ า (HX – 03) =    1,201 Watt

 ดังนั้นอัตราการถายโอนความรอนที่ดึงออกจากกระบวนการโดยเครื่องควบแนนและที่เพิ่มให
กบักระบวนการจากเครื่องตมซ้ํ าตองตองเพิ่มข้ึนจากสวนนี้ดวย

• อัตราความรอนที่ดึงออกสุทธิ  =  1,125 + 278  =  1,403  Watt
• อัตราความรอนที่ใหสุทธิ         =  1,201 + 227  =  1,428  Watt

ผลคํ านวณกระแสปอนและผลิตภัณฑแสดงดังตารางที่ 4.7
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ตารางที่ 4.7 ผลลัพธการจํ าลองกระแสปอนและผลิตภัณฑของแบบจํ าลองคณิตศาสตรแบบละเอียด
Total Feed DIST BOTTOM

อุณหภูมิ (OC) 28 81.12 107.78
ความดัน (kPa) 150 102.05 102.42
อัตราการไหลเชิงโมล (kmol/hr) 0.0409 0.0241 0.0167
อัตราการไหลเชิงมวล (kg/hr) 3.4523 1.8985 1.5487
อัตราการไหลเชิงปริมาตร (l/hr) 4 2.4382 2.0813
สดัสวนเชิงมวล
   เบนซีน 0.5946 0.9578 0.1504
   โทลูอีน 0.2906 0.0420 0.5945
   พารา – ไซลีน 0.1148 0.0002 0.2551
สดัสวนเชิงโมล
   เบนซีน 0.6425 0.9640 0.1786
   โทลูอีน 0.2662 0.0358 0.5985
   พารา – ไซลีน 0.0913 0.0001 0.2229
หมายเหตุ : กระแส “Total Feed”  =  กระแส “Feed - I”  +  กระแส “Bypass - I”

4.1.5 เปรยีบเทยีบผลการทดลองกับผลการคํ านวณจากแบบจํ าลอง

ตารางที่ 4.8 อัตราการถายโอนความรอนสุทธิที่ดึงออกโดยเครื่องควบแนนและที่ใหจากเครื่องตมซํ้ า
                    จากการจ ําลองทั้ง 3 กรณีเปรียบเทียบกับผลการทดลอง

อัตราความรอนสุทธิที่ดึงออก โดย
เครื่องควบแนน (Watt)

อัตราความรอนสุทธิที่ใหจาก
เครื่องตมซํ้ า (Watt)

ผลการทดลอง 1,144 12,656
การจํ าลอง
   กรณีที่ 1 1,444 1,466
   กรณีที่ 2 1,542 1,563
   กรณีที่ 3 1,403 1,428
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ตารางที่ 4.9 ผลการจ ําลองผลิตภัณฑกระแสกลั่นเปรียบเทียบกับผลการทดลอง
ผลการทดลอง กรณีที่ 1 กรณีที่ 2 กรณีที่ 3

อุณหภูมิ (OC) 28 80.21 31.00 81.12
ความดัน (kPa) - 100 100 102.05
อัตราการไหลเชิงโมล (kmol/hr) - 0.025 0.0268 0.0241
อัตราการไหลเชิงมวล (kg/hr) - 1.957 2.1100 1.8985
อัตราการไหลเชิงปริมาตร (l/hr) 2.4 2.399 2.4335 2.4382
สดัสวนเชิงมวล
   เบนซีน 0.9513 0.9999 0.9543 0.9578
   โทลูอีน 0.0478 0.0001 0.0457 0.0420
   พารา – ไซลีน 0.0009 0.0000 0.0000 0.0002
สดัสวนเชิงโมล
   เบนซีน - 0.9999 0.9610 0.9640
   โทลูอีน - 0.0001 0.0390 0.0358
   พารา – ไซลีน - 0.0000 0.0000 0.0001

จากตารางที่ 4.8 ผลการจํ าลองกระแสกลั่นไดคาอัตราการไหลเชิงมวลหรือปริมาตรและสัด
สวนองคประกอบเชิงมวลมีความใกลเคียงกับผลการทดลอง คาที่แตกตางกันเพียงเล็กนอยเนื่องจาก
ความละเอยีดของแบบจํ าลองคณิตศาสตรที่แตกตางกัน สวนทางดานการใชพลังงานนั้นจากตารางที่
4.9 อัตราความรอนทีด่ึงออกจากกระบวนการโดยการควบแนน แบบจํ าลองมีคามากกวาโดยเฉลี่ยรอย
ละ 28 แตอัตราความรอนที่ใหของเครื่องตมซ้ํ า ผลการทดลองมีคามากกวาโดยเฉลี่ยถึง 11,170 Watt
หรือประมาณ 8.53 เทาของการจํ าลอง ความผิดพลาดที่เกิดขึ้นอาจมีสาเหตุมาจาก

1. การวดัอตัราการไหลเชิงปริมาตรของสารตัวกลาง (นํ้ าหลอเย็นและนํ้ ามันใหความรอน) ใช
วธิจีบัเวลาทีใ่ชในการเติมกระบอกตวงขนาดปริมาตร 1 ลิตรเต็มพอดี แลวนํ าไปคํ านวณ
อัตราการไหล ซึ่งความผิดพลาดอาจจะมีไดถึงรอยละ 30 เพราะอัตราการไหลของสารตัว
กลางสงูมากท ําใหจับเวลาที่กระบอกตวงเต็มไดไมคอยถูกตอง โดยเฉพาะนํ้ ามันใหความ
รอนมีอุณหภูมิสูงเปนอันตรายตอการสัมผัส
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2. กรณขีองเครือ่งตมซํ้ าจากการทดลองที่ใชอัตราความรอนมากกวาการจํ าลองถึง 8.53 เทา
อัตราความรอนที่เกินมานอกจากสาเหตุในขอ 1 อาจมาจากความผิดพลาดของอุปกรณ
วดัอณุหภมูิ และอัตราความรอนที่ตองสูญเสียใหกับส่ิงแวดลอม ไดประมาณความผิด
พลาดของอัตราความรอนที่เกินมา 11,170 Watt ไวดังตอไปนี้

• จากการวัดอัตราการไหลผิดพลาดรอยละ 25
อัตราความรอนที่เกิน=  3,164  Watt

• จากอปุกรณวัดอุณหภูมิ ทํ าใหผลตางอุณหภูมิขาเขาและออกของนํ้ ามันใหความ
รอนผิดพลาดไป 5 OC
อัตราความรอนที่เกิน=  3,516  Watt

• จากการสญูเสียความรอนรอยละ 10 ของอัตราความรอนทั้งหมด
อัตราความรอนที่เกิน=  1,266  Watt

• อ่ืนๆไมทราบสาเหตุ =  3,225  Watt
อัตราความรอนจากเครื่องตมซ้ํ าจากการจํ าลองโดยเฉลี่ย  =  1,486  Watt
∴รวมอัตราความรอนทั้งหมด =  1,486 + 3,164 + 3,516 + 1,266 + 3,225  Watt

=  12,656  Watt
(อัตราความรอนจากเครื่องตมซ้ํ าของการทดลอง  =  12,656  Watt

โดยรวมแลวแบบจํ าลองใหผลที่ใกลเคียงกับการทดลอง ดังนั้นแบบจํ าลองกรณีที่ 2 และ 3 มีความ
เหมาะสมเพยีงพอสามารถใชแทนกระบวนการกลั่นจริงของการทดลองได

4.2 ผลการจํ าลองเชิงพลวัต
4.2.1 ผลการจํ าลองชวงเริ่มตน
น ําแบบจ ําลองกรณีที่ 2 มาแบงการจํ าลองเปน 3 กรณีดังตารางที่ 4.10 โดยแตละกรณีกํ าหนด

ใหอัตราการเพิ่มอุณหภูมิของตัวกลางใหความรอนชวงแรก ดังตอไปนี้ 4.73, 4.40, 4.07, 3.66, 3.40,
3.17, 3.07, 2.73, 2.40 และ 2.07 OC/min โดยใชเวลา 30 นาทีในชวงแรก สวนชวงหลังกํ าหนดให
เปลีย่นจากอณุหภูมิสุดทายของชวงแรกมาที่อุณหภูมิปฏิบัติการที่สถานะคงตัว 122 OC ภายในเวลา
12 นาท ี และผลการเปลี่ยนอัตราการเพิ่มอุณหภูมิชวงแรกตอพลังงานที่ใชและคาใชจายตางๆในชวง
เร่ิมตนแสดงไวตารางที่ 4.11, 4.12 และ 4.13 ของกรณีที่ 1, 2 และ 3 ตามลํ าดับ (ในกรณีที่ 2 และ 3
อัตราการเปลีย่นอุณหภูมิบางคามีลักษณะการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิที่ซํ้ ากับกรณีที่ 1 จะไมทํ าการ
จ ําลอง) ลักษณะการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิในแตละกรณีไดแสดงไวที่รูป 4.4



60

หมายเหตุ : กรณีที่ 1 ทีอั่ตราการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิ 3.07, 2.73, 2.40 และ 2.07 OC/min อุณหภูมิ
จะขึ้นไมถึงอุณหภูมิสูงสุดที่ 125 OC เพราะหมดเวลา 30 นาทีกอน อุณหภูมิจึงไปถึงแค
120, 110, 100 และ 90 OC ตามลํ าดับ
กรณีที่ 2 เชนเดียวกับกรณีที่ 1 แตเพิ่มอัตราการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิ 3.17 OC/min เขา
มาดวย ที่อัตราการเปลี่ยนแปลงนี้อุณหภูมิไมสามารถขึ้นถึง 130 OC ซึง่เปนอุณหภูมิสูงสุด
ของกรณนีี้ได เมื่อส้ินสุดเวลา 30 นาที อุณหภูมิจะขึ้นถึง 125 OC เทานั้น
กรณีที่ 3 เหมอืนกรณีที่ 1 แตจะมีเพียงอัตราการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิ 2.73, 2.40 และ
2.07 OC/min เทานัน้ที่อุณหภูมิขึ้นไปไมถึงอุณหภูมิสูงสุดที่ 120 OC แตอุณหภูมิขึ้นไปถึง
เพียง 110, 100 และ 90 OC ตามลํ าดับ

ตารางที่ 4.10 การก ําหนดอัตราการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิสารตัวกลางของเครื่องตมซ้ํ า
อุณหภูมิสุดทาย (OC)

อุณหภูมิเร่ิมตน (OC)
ชวงแรก ชวงหลัง

กรณีที่ 1 28 125 122
กรณีที่ 2 28 130 122
กรณีที่ 3 28 120 122

ตารางที่ 4.11 ผลของอตัราการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิสารตัวกลางของเครื่องตมซํ้ ากับคาใชจายปฏิบัติ
                     การชวงเริ่มตนกรณีที่ 1

คาใชจายจากการสูญเสียผลิตภัณฑ
ที่คุณภาพตํ่ ากวากํ าหนดอัตราการเปลี่ยน

อุณหภูมิชวงแรก พลังงานที่ใช
คาใชจาย

ดานพลังงาน
เบนซีน โทลูอีน ไซลีน รวมทั้งหมด

คาใชจาย
ทั้งหมด เวลาที่ใช

OC/min (kW-hr) (Baht) (Baht) (Baht) (Baht) (Baht) (Baht) (min)
4.73 0.621005 1.1207 36.94 2.61 0.14 39.69 40.81 55.20
4.40 0.615750 1.1112 36.42 2.50 0.12 39.04 40.15 55.74
4.07 0.610859 1.1024 35.82 2.36 0.11 38.29 39.39 56.40
3.66 0.613368 1.1069 35.16 2.26 0.10 37.52 38.62 57.96
3.40 0.608387 1.0980 33.94 2.07 0.09 36.10 37.20 58.44
3.17 0.609117 1.0993 33.59 2.00 0.08 35.67 36.77 59.22
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ตารางที่ 4.11 (ตอ)
คาใชจายจากการสูญเสียผลิตภัณฑ

ที่คุณภาพตํ่ ากวากํ าหนดอัตราการเปลี่ยน
อุณหภูมิชวงแรก

พลังงานที่ใช
คาใชจาย

ดานพลังงาน
เบนซีน โทลูอีน ไซลีน รวมทั้งหมด

คาใชจาย
ทั้งหมด

เวลาที่ใช

OC/min (kW-hr) (Baht) (Baht) (Baht) (Baht) (Baht) (Baht) (min)
3.07 0.607334 1.0961 27.86 1.59 0.07 29.52 30.61 57.60
2.73 0.614635 1.1092 12.08 0.63 0.03 12.74 13.85 52.98
2.40 0.624902 1.1278 6.30 0.31 0.01 6.63 7.75 53.64
2.07 0.630061 1.1371 21.81 1.17 0.05 23.03 24.16 64.74

ตารางที่ 4.12 ผลของอตัราการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิสารตัวกลางของเครื่องตมซํ้ ากับคาใชจายปฏิบัติ
                     การชวงเริ่มตนกรณีที่ 2

คาใชจายจากการสูญเสียผลิตภัณฑ
ที่คุณภาพตํ่ ากวากํ าหนดอัตราการเปลี่ยน

อุณหภูมิชวงแรก พลังงานที่ใช
คาใชจาย

ดานพลังงาน
เบนซีน โทลูอีน ไซลีน รวมทั้งหมด

คาใชจาย
ทั้งหมด เวลาที่ใช

OC/min (kW-hr) (Baht) (Baht) (Baht) (Baht) (Baht) (Baht) (min)
4.73 0.621005 1.1207 40.25 2.94 0.16 43.34 44.47 56.52
4.40 0.615750 1.1112 39.93 2.81 0.14 42.88 43.99 57.18
4.07 0.610859 1.1024 39.68 2.69 0.13 42.50 43.60 58.02
3.66 0.613368 1.1069 39.17 2.58 0.12 41.86 42.97 59.64
3.40 0.608387 1.0980 33.94 2.07 0.09 36.10 37.20 58.44
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ตารางที่ 4.13 ผลของอตัราการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิสารตัวกลางของเครื่องตมซ้ํ ากับคาใชจายปฏิบัติ
                     การชวงเริ่มตนกรณีที่ 3

คาใชจายจากการสูญเสียผลิตภัณฑ
ที่คุณภาพตํ่ ากวากํ าหนดอัตราการเปลี่ยน

อุณหภูมิชวงแรก พลังงานที่ใช
คาใชจาย

ดานพลังงาน
เบนซีน โทลูอีน ไซลีน รวมทั้งหมด

คาใชจาย
ทั้งหมด เวลาที่ใช

OC/min (kW-hr) (Baht) (Baht) (Baht) (Baht) (Baht) (Baht) (min)
4.73 0.615699 1.1112 34.02 2.31 0.12 36.45 37.56 53.88
4.40 0.613887 1.1079 33.39 2.21 0.11 35.72 36.82 54.48
4.07 0.610741 1.1022 32.70 2.10 0.10 34.90 36.01 55.14
3.66 0.613368 1.1069 31.71 1.99 0.09 33.79 34.90 56.52
3.40 0.608387 1.0980 30.23 1.80 0.08 32.11 33.21 56.88
3.17 0.609117 1.0993 33.59 2.00 0.08 35.67 36.77 59.22

รูปที่ 4.4 อัตราการเปลี่ยนแปลงอณุหภมูิชวงเริ่มตน (Start Up Period)

หมายเหตุ :            เสนทบึหมายถึงซํ้ ากัน ในทุกกรณี
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ราคาสารผลิตภัณฑบริสุทธิ์และคาไฟฟา
1. ราคาสารผลิตภัณฑ : เบนซีน ราคา 17.48 Baht/kg

โทลูอีน ราคา 14.52 Baht/kg
ไซลีน   ราคา 19.97 Baht/kg

2. ราคาพลงังานคดิเทียบกับคาไฟฟาของกิจการขนาดเล็กที่อัตราปกติ แรงดันตํ่ ากวา 12
kW ราคา 1.8047 Baht/kW-hr

ผลของอัตราการเปลี่ยนแปลงอุณหภมินํ้ ามันเพื่อใหความรอนในชวงแรกตอการใชพลังงานทั้ง
หมด คาใชจายโดยรวมทั้งหมด และเวลาที่ใชในชวงเริ่มตนสํ าหรับกรณีตางๆ แสดงไวในรูปที่ 4.5, 4.6
และ 4.7 ตามลํ าดับ สังเกตไดวาที่อัตราการเพิ่มอุณหภูมิ 2.40 OC/min เสยีคาใชจายโดยรวมนอยที่สุด
แตที่อัตราการเพิ่มที่ 2.73 OC/min ใชเวลานอยที่สุด และที่อัตราการเพิ่ม 3.07 OC/min ใชพลงังานนอย
สุด แตเมื่อเทียบกับที่อัตราการเพิ่มอุณหภูมิ 2.40 OC/min จะใชเวลานานกวาที่อัตราการเพิ่มที่ 2.73
OC/min เพยีง 40 วินาที และเมื่อเทียบกับอัตราการเพิ่มที่ 3.07 OC/min ใชพลงังานมากกวาเพียง
0.018 kW-hr หรอืคิดเปนคาใชจายเทียบกับคาไฟฟาเทากับ 0.032 บาทเทานั้น ถือวาตางกันนอยมาก
จนไมมคีวามส ําคัญเมื่อเทียบกับคาใชจายโดยรวมทั้งหมด ดังนั้นที่อัตราการเพิ่มอุณหภูมิ 2.40
OC/min จงึเปนอตัราทีเ่หมาะสมที่สุด เพราะเสียคาใชจายโดยรวมนอยสุด และใชพลังงานกับเวลา
เกอืบตํ่ าสุดเมื่อเทียบกับอัตราอื่นๆ ดงันัน้จงึอาจสรปุไดวา เสนทางการเดินกระบวนการที่เหมาะสม
(Process Trajectory) ควรใชอัตราการเพิ่มอุณหภูมิของสารตัวกลางเครื่องตมซํ้ าและระยะเวลาการ
เพิม่อุณหภูมิตามเสนกราฟของอัตราการเพิ่มอุณหภูมิ 2.40 OC/min ดงัแสดงในรูปที่ 4.4

ชวงเริม่ตนของกระบวนการตางๆในเชิงปฏิบัติแลว ตองการใชเวลานอยที่สุดเพื่อตองการผลิต
ภัณฑทีไ่ดตามคุณภาพที่กํ าหนดไวใหเร็วที่สุด จึงมักเรงตัวแปรปรับในระบบใหมากที่สุด เพื่อที่ระบบจะ
เคลือ่นตวัไปทีจ่ดุปฏิบัติการที่สถานะคงตัวไดเร็วที่สุด เชน เตาเผามักจะปอนเชื้อเพลิงและอากาศที่
อัตราการไหลสงูสุด เพื่อใหอุณหภูมิในเตาขึ้นถึงจุดที่สถานะคงตัวเร็วที่สุด แตในกระบวนการกลั่น BTX
ของคณุอภสิทิธิ ์ ทัศนา มีสมดุลระหวางวัฏภาคของสารผสมเขามาเกี่ยวของดวย การเรงการเพิ่ม
อุณหภมูขิองเครือ่งตมซ้ํ าหรืออีกความหมายก็คือการเพิ่มอัตราความรอนใหกับหอกลั่น ในอัตราที่สูงก็
จะท ําใหอุณหภมูถิงึจุดสถานะคงตัวไดเร็วก็จริง แตก็ทํ าใหอุณหภูมิที่ชวงลางของหอสูงกวาที่สถานะคง
ตวัไปดวย เปนเหตุใหสารหนัก (โทลูอีนและไซลนี) กลายเปนไอไดมากขึ้น เปนเหตุใหสัดสวนองค
ประกอบของเบนซนีบนยอดหอลดลงตองใชเวลานานขึ้นกวาความบริสุทธิ์จะมีคาเทากับ 0.95 แตถา
ใชอัตราทีต่ํ ่าอัตราการเกิดไอก็จะนอยตาม ทํ าใหระบบเคลื่อนไปสูสถานะคงตัวไดชาตามไปดวย ดังรูป
ที ่4.8 จะเหน็ไดวาการเพิ่มอุณหภูมิที่อัตราตํ่ า กระแสกลั่นจะออกมาชากวาที่อัตราสูง
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รูปที่ 4.5 ปริมาณพลงังานที่ใชในชวงเริ่มตนกับอัตราการเปลี่ยนอุณหภูมิสารตัวกลางเครื่องตมซ้ํ า

รูปที่ 4.6 คาใชจายทั้งหมดในชวงเริ่มตนกับอัตราการเปลี่ยนอุณหภูมิสารตัวกลางเครื่องตมซ้ํ า

4.73

4.40

2.07

2.40

2.73

3.07

3.17

3.40

3.66

4.07

0.605

0.610

0.615

0.620

0.625

0.630

0.635

2.00 2.20 2.40 2.60 2.80 3.00 3.20 3.40 3.60 3.80 4.00 4.20 4.40 4.60 4.80 5.00

อัตราการเพิ่มอุณหภูมิชวงแรก (OC/min)

ปริ
มา
ณพ

ลัง
งาน

 (k
W-

hr)

กรณทีี่ 1 กรณทีี่ 2 กรณทีี่ 3

2.73

2.07

4.734.404.073.66
3.40

3.17

3.07

2.40

0

5

10

15

20

25

30

35

40

45

50

2.00 2.50 3.00 3.50 4.00 4.50 5.00

อัตราการเพิ่มอุณหภูมิชวงแรก (OC/min)

คา
ใชจ

าย
 (บ
าท

)

กรณีที่ 1 กรณีที่ 2 กรณีที่ 3



65

รูปที่ 4.7 เวลาทีใ่ชทัง้หมดในชวงเริ่มตนกับอัตราการเปลี่ยนอุณหภูมิสารตัวกลางเครื่องตมซ้ํ า

รูปที่ 4.8 เวลาทีเ่ร่ิมมกีระแสกลั่นออกจากหอกลั่นกับอัตราการเปลี่ยนอุณหภูมิสารตัวกลาง
                       เครื่องตมซํ้ า
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4.2.2 ผลการจ ําลองการควบคุมใหกระบวนอยูรอบสถานะคงตัว
ระบบควบคุมมีคาตัวแปรปรับคือ อัตราความรอนที่ใหแกนํ้ ามันและอัตราการไหลของกระแส

ปอนยอนกลับ โดยมีคาตัวแปรรบกวนคือ อัตราการไหลเชิงมวลกระแสปอน และสัดสวนสารองค
ประกอบของเบนซีนในกระแสปอน ทํ าการจํ าลองกระบวนการหาทรานเฟอรฟงกชัน (Transfer
Function) สํ าหรับตัวแปรขาออกอันไดแกอุณหภูมิยอดหอ (Stage 1) อุณหภูมิกนหอ (Stage 5) อัตรา
การไหลเชงิมวลกระแสกลั่น และอัตราการไหลเชิงมวลกระแสฐานหอดังสมการ (4.3)
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(4.3)
โดยที่ T1 = อุณหภูมิยอดหอ (Stage 1)

T5 = อุณหภูมิกนหอ (Stage 5)
D = อัตราการไหลเชิงมวลกระแสกลั่น
B = อัตราการไหลเชิงมวลกระแสฐานหอ
L = อัตราการไหลของกระแสปอนยอนกลับ
V = อัตราความรอนที่ใหแกนํ้ ามันใหความรอน
F = อัตราการไหลเชิงมวลกระแสปอน
Z = สดัสวนสารองคประกอบของเบนซีนในกระแสปอน

ทรานเฟอรฟงกชันที่ไดนํ าไปหาคาพารามิเตอรการควบคุม โดยวิธี  ISE ในระบบโครงสรางการควบคุม
แบบ LV ไดดังนี้

• การควบคุมอุณหภูมิยอดหอ โดยอัตราการไหลกระแสปอนยอนกลับ
อัตราการขยาย (Gain : Kc)      =  31.58
คาคงที่เวลาเทอมอินทกิลอ (τI)  =  0.1734

• การควบคุมอุณหภูมิกนหอ โดยอตัราความรอนที่ใหแกนํ้ ามันใหความรอน
อัตราการขยาย (Gain : Kc)      =  0.0052
คาคงที่เวลาเทอมอินทกิลอ (τI)  =  0.3945
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แผนผงักระบวนการและระบบควบคุมแสดงในรูปที่ 4.13 จํ าลองการตอบสนองของอุณหภูมิยอดหอ
และกนหอตอการเปลี่ยนแปลงปจจัยภายนอก ในกรณีแรกนี้ทํ าการเพิ่มอุณหภูมิกระแสปอนจาก 28
OC เปน 56 OC ทีเ่วลา 11 hr. ผลการตอบสนองของอุณหภูมิยอดหอและกนหอแสดงดังรูปที่ 4.9 และ
4.10

รูปที่ 4.9 ผลการตอบสนองของการควบอุณหภูมิยอดหอเมื่อเพิ่มอุณหภูมิกระแสปอน

รูปที่ 4.10 ผลการตอบสนองของการควบอุณหภูมิกนหอเมื่อเพิ่มอุณหภูมิกระแสปอน
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จากรปูทัง้สองจะเหน็วา ถึงแมวาการเปลี่ยนแปลงจะมีขนาดคอนขางใหญระบบยังมีความเสถียร และ
ปรับการตอบสนองเขาสูสมดุลเดิมภายในเวลาประมาณ 8 ชม.หลังเกิดการรบกวนระบบ อยางไรก็ตาม
การปรบัการตอบสนองยังคอนขางชาอยู ในกรณีของอุณหภูมิยอดหอมี offset เลก็นอย แตอุณหภูมิกน
หอไมมี offset เกดิขึน้เมือ่ระบบเขาสูสถานะคงตัวแลว ไดทดลองใสสิ่งรบกวนระบบอีกครั้งโดยการเพิ่ม
อัตราการไหลของกระแสปอนที่เวลา 51 hr ผลการตอบสนองของกระบวนการแสดงดังรูปที่ 4.11 และ
4.12

จากการสงัเกตรูปที่ 4.11-4.12 พบวา อุณหภูมิยอดหอเพิ่มข้ึนจากเดิมประมาณ 0.3 ๐c ใน
ขณะทีอุ่ณหภมูยิอดหอคงตัว ระบบมีความเสถียร กระบวนการกลับเขาสูสมดุล ในเวลาประมาณ 6
ชม. ผลของการเปลี่ยนอัตราปอนคงสงผลใหองคประกอบยอดหอเปลี่ยนไปจึงทํ าใหอุณหภูมิยอดหอ
สูงขึ้น

ตารางที่ 4.14 เวลาทีก่ระบวนการใชในการตอบสนองตอส่ิงรบกวนเพื่อเขาสูสถานะคงตัวใหม
เวลาทีก่ระบวนการเขาสูสถานะคงตัวใหม (hr)
อุณหภูมิยอดหอ (T1) อุณหภูมิกนหอ (T5)

• ไมมีเครื่องควบคุม
เพิ่มอัตราการไหล 20%
(3.45  4.14 kg/hr)

13.37 21.35

• มีเครื่องควบคุม
เพิ่มอุณหภูมิข้ึน  100%
(28  56 OC)

11.40 12.80

เพิ่มอัตราการไหล 20%
(3.45  4.14 kg/hr)

12.10 8.25

จากตารางที ่ 4.14 ผลการจํ าลองแสดงการตอบสนองของกระบวนการตอส่ิงรบกวนสํ าหรับ
หอกลั่นที่มีระบบควบคุมโครงสรางแบบ LV พบวาหอกลั่นที่มีระบบควบคุมเขาสูสถานะคงตัวไดเร็ว
กวาตอนทีไ่มมีระบบควบคุม โดยเฉพาะการควบคุมอุณหภูมิกนหอเร็วขึ้นถึงรอยละ 61 เมื่อถูกรบกวน
โดยการเพิม่อัตราการไหลของกระแสปอน สวนการควบคุมอุณหภูมิยอดหอเร็วขึ้นเล็กนอยเพียงรอยละ



69

9 เมือ่ถกูรบกวนในลักษณะเดียวกัน อาจเปนเพราะผลการควบคุมจากเครื่องควบคุมอุณหภูมิยอดหอ
โดยใชกระแสปอนยอนกลับมีผลกระทบนอยตออุณหภูมิยอดหอ

รูปที่ 4.11 ผลการตอบสนองของการควบอุณหภูมิยอดหอเมื่อเพิ่มอัตราการไหลกระแสปอน

รูปที่ 4.12 ผลการตอบสนองของการควบอุณหภูมิกนหอเมื่อเพิ่มอัตราการไหลกระแสปอน
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4.2.3 สรปุขัน้ตอนปฏิบัติการชวงเริ่มตนสํ าหรับการทดลอง

ขั้นตอนที่ 1 : เปดวาลวของกระแสปอนที่อัตราการไหล 3.45 kg/hr และวาลวของกระแสปอนพิเศษ
เปดเตม็ที่เพื่อเติมสารใหกับหอกลั่นและบอที่ฐานหอ (Sump) เมือ่ระดับของเหลวใน
บอฐานหอมีความสูง 22 cm หรอืประมาณรอยละ 40 ของความสูงบอ ใหปดวาลว
ของกระแสปอนพิเศษทันที

ขั้นตอนที่ 2 : เปดวาลวกระแสนํ้ าหลอเย็นอุณหภูมิ 31 OC ทีอั่ตราการไหล 28.32 kg/hr
ข้ันตอนที่ 3 : เมือ่ระดับของเหลวในบอสูงถึง 25 cm หรอืประมาณรอยละ 45 ของความสูงบอ เดิน

เครือ่งสบูท ํางานเพื่อดันนํ้ ามันถายโอนความรอน (Transcal-N ของบริษัท บีพี ออยล
(ประเทศไทย) จํ ากัด) เขาเครื่องตมซ้ํ า พรอมกันนั้นเปดสวิตซไฟเพื่อเดินเครื่องให
ความรอน (ในการทดลองใชขดลวดความรอนเปนตัวใหความรอนกับนํ้ ามัน) โดยเพิ่ม
อุณหภูมิของนํ้ ามันดวยอัตรา 2.40 OC/min หลงัจากอณุหภูมิของนํ้ ามันขึ้นถึง 100 OC
ใหเปลี่ยนอัตราการเพิ่มอุณหภูมิมาเปน 1.83 OC/min จนกระทัง่อุณหภูมิมีคาเทากับ
122  OC ท ําการควบคุมอุณหภูมิใหคงที่ตอไป ณ คานี้ โดยเดินเครื่องควบคุมอุณหภูมิ

ขั้นตอนที่ 4 : เมือ่อุณหภูมิยอดหอขึ้นถึงประมาณ 80 OC และระดับของเหลวในถังรองรับสารกลั่น
(Reflux Drum) สูงประมาณ 3 cm หรอืรอยละ 10 ของความสูงถัง เปลี่ยนปฏิบัติการ
จากการปอนยอนกลับทั้งหมด (Total Reflux) มาเปนปอนยอนกลับเพียงบางสวน
โดยก ําหนดสัดสวนปอนยอนกลับ (Reflux Ratio) เทากบั 4.42 และเปดวาลวกระแส
กลัน่ที่อัตราการไหล 1.89 kg/hr เพื่อดึงผลิตภัณฑออกมา

ข้ันตอนที่ 5 : เปดวาลวกระแสฐานหอที่อัตราการไหล 1.56 kg/hr เมือ่ระดับของเหลวในบอฐานหอ
สงูเกินครึ่งบอ

ข้ันตอนที่ 6 : เดนิระบบควบคุมที่ออกแบบไวทํ างานเพื่อควบคุมกระบวนการใหเขาสูสถานะคงตัวและ
รักษากระบวนการใหอยูรอบสถานะคงตัวตอไป



บทที่ 5
สรุปผลการวิจัย อธิปรายผล และขอเสนอแนะ

5.1 สรปุผลการวิจัย
จากการจํ าลองที่สถานะคงตัว ประสิทธิภาพเมอรฟรีของสารองคประกอบเบนซีน ที่จํ านวนชั้น

จากการออกแบบเชิงลัด (Shortcut Design) และจากการจํ าลองหอกลั่นเดี่ยว มีประสิทธิภาพชั้นรอย
ละ 32.13 และรอยละ 53.95 ตามลํ าดับ ซึ่งเมื่อเทียบกับการจํ าลองโดยละเอียดในกรณีที่ 3 (จํ าลอง
สวนของหอกลั่นโดยอิงกับลักษณะและขนาดของเบด รวมทั้งความสูงตลอดชวงของเบดบรรจุ ที่ประ
สทิธิภาพรอยละ 100) ใชเพยีง 5 ชัน้ และผลคํ านวณดานการใชพลังงาน อัตราความรอนโดยเฉลี่ยของ
ทัง้ 3 กรณีที่ดึงออกของเครื่องควบแนนเทากับ 1,463 Watt อัตราความรอนโดยเฉลี่ยที่ใหจากเครื่องตม
ซํ ้าเทากับ 1,486 Watt ซึง่จากการทดลองเครือ่งควบแนนดึงความรอนออกมาดวยอัตรา 1,144 Watt
นอยวาแบบจํ าลอง 319 Watt หรอืรอยละ 28 เทียบกับผลการทดลอง และเครื่องตมซํ้ าใหความรอนที่
อัตรา 12,656 Watt เกนิจากแบบจํ าลองมา 11,170 Watt

 สํ าหรับความคลาดเคลื่อนของอัตราการดึงความรอนของเครื่องควบแนนจากการทดลองแตก
ตางจากแบบจ ําลองนอยกวาความคลาดเคลื่อนของเครื่องตมซ้ํ ามาก เพราะสาเหตุนาจะมาจากการวัด
อัตราการไหลของนํ้ าหลอเย็นผิดพลาดเพียงอยางเดียว แตของเครื่องตมซํ้ ามีสาเหตุอ่ืนๆอีก ได
ประมาณความผิดพลาดของอัตราความรอนที่เกินมาไวดังนี้

• จากการวัดอัตราการไหลผิดพลาดรอยละ 25
อัตราความรอนที่เกิน=   3,164   Watt

• จากอปุกรณวัดอุณหภูมิ ทํ าใหผลตางอุณหภูมิขาเขาและออกของนํ้ ามันใหความ
รอนผิดพลาดไป 5 OC
อัตราความรอนที่เกิน=   3,516   Watt

• จากการสญูเสียความรอนรอยละ 10 ของอัตราความรอนทั้งหมด
อัตราความรอนที่เกิน=   1,266   Watt

• อ่ืนๆไมทราบสาเหตุ =   3,225   Watt

ผลการจ ําลองเชิงผลวัต เพื่อหาอัตราการเพิ่มอุณหภูมินํ้ ามันใหความรอนของเครื่องตมซ้ํ าที่ 30
นาทแีรกนบัจากของเหลวในบอกนหอมีเกินครึ่ง ที่อัตราการเพิ่มเทากับ 2.40 OC/min เปนอัตราที่
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เหมาะสมทีสุ่ด เพราะเสียคาใชจายโดยรวมของชวงเริ่มตนนอยที่สุดเทากับ 7.75 บาท (คดิจากคาพลัง
งานทัง้หมดทีใ่ชและผลิตภัณฑที่สูญเสียไปเพราะคุณภาพตํ่ ากวาที่กํ าหนด) และใชพลังงานกับเวลา
เกอืบต่ํ าสดุเมือ่เทียบกับอัตราอื่นๆ รวมทั้งกระแสกลั่นออกมาเร็วที่สุดดวย สวนชวงหลังเริ่มจากที่
อุณหภมูขิองชวงแรกขึ้นถึงคาสูงสุดเทากับ 100 OC จากนัน้เพิม่อุณหภูมิขึ้นไปที่คาสถานะคงตัวเทากับ
122 OC โดยใชเวลาอกี 12 นาที ดังนั้นสรุปไดวา เสนทางการเดินกระบวนการที่เหมาะสม (Process
Trajectory) ควรใชอัตราการเพิ่มอุณหภูมิของสารตัวกลางเครื่องตมซ้ํ าและระยะเวลาการเพิ่มอุณหภูมิ
ตามเสนกราฟของอัตราการเพิ่มอุณหภูมิ 2.40 OC/min ดงัแสดงในรูปที่ 4.4

ผลการควบคุมดวยระบบควบคุมโครงสรางแบบ LV การตอบสนองของกระบวนการตอส่ิงรบ
กวนใชเวลาเขาสูสถานะคงตัวใหมไดเร็วขึ้นกวาตอนที่ไมมีระบบควบคุม โดยการควบคุมอุณหภูมิกน
หอเรว็ขึน้รอยละ 61 สวนการควบคุมอุณหภูมิยอดหอเร็วขึ้นรอยละ 9

5.2 ขอเสนอแนะ
1. เพือ่ลดความคลาดเคลื่อนของอัตราความรอนที่ดึงออกและใหแกกระบวนการ ควรมี

อุปกรณและวิธีการวัดอัตราการไหลของสารตัวกลางทั้งเครื่องตมซ้ํ าและเครื่องควบแนน และอุปกรณ
การวดัอณุหภมูทิีใ่หความถูกตองกวานี้ เพราะจากการเทียบความคลาดเคลื่อนกับเทอรโมมิเตอรมี
ความคลาดเคลื่อน 4 ถึง 6 OC

2. ชวงการปรบัอัตราการเปลี่ยนอุณหภูมิควรมีมากกวานี้ ในงานวิจัยนี้ใช 2 ชวงอาจจะเพิ่ม
เปน 3 ถงึ 5 ชวง หรือเพิ่มจํ านวนตัวแปรปรับ เพราะจะทํ าใหไดคาของฟงกชันจุดประสงคที่ตองการ
เหมาะสมมากขึน้ (ในงานวิจัยนี้หมายถึงคาใชจายโดยรวมของการปฏิบัติการชวงเริ่มตน)

3. ส ําหรบัระบบควบคุมที่การควบคุมอุณหภูมิยอดหอ ใชเวลาในการกลับเขาสูสถานะคงตัว
ใหมเร็วกวาไมมีเครื่องควบคุมเล็กนอย แกไขใหใชเวลานอยลงไดโดยการเพิ่มคาอัตราการขยาย (Gain
Controller) ของเครือ่งควบคุม แตอยางไรก็ตามถาใหคาที่ไมเหมาะสม การตอบสนองอาจจะแกวง
และใชเวลาเขาสูสถานะคงตัวนานกวาเดิมก็เปนได และคาอัตราการไหลของกระแสปอนยอนกลับตอง
ไมมากเกนิไป เพราะจะทํ าใหไดกระแสกลั่นนอยกวาที่ตองการ หรืออีกทางเลือกหนึ่งคือเปลี่ยนโครง
สรางระบบควบคุมที่ดีกวาโครงสรางแบบ LV
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ภาคผนวก ก
ความหมายของบล็อกปฏิบัติการใน Aspen Plus

ตารางภาคผนวก ก.1 ความหมายของบล็อกปฏิบัติการใน Aspen Plus

ชนิด
แบบจํ าลอง
บลอ็กปฏิบัติการ คํ าอธิบาย

เครื่องผสม/แบง
(Mixers/Splitters)

Mixer
FSplit
SSplit

Stream mixer
Stream splitter
Substream splitter

เครื่องแยก
(Separators)

Flash2
Flash3
Decanter
Sep
Sep2

Two-outlet flash
Three-outlet flash
Liquid-liquid decanter
Multi outlet component separator
Two-outlet component separator

เครื่องแลกเปลี่ยนความ
รอน
(Heat Exchangers)

Heater
HeatX
MHeatX
Hetran

Aerotran

Heater/Cooler
Two-stream heat exchanger
Multistream heat exchanger
Interface to BJAC Shell & Tube
Heat exchanger program
Interface to BJAC air cooled heat
exchanger program

หอกลั่น
(Columns)

DSTWU
Distl
RadFrac
Extract
MultiFrac

SCFrac
PetroFrac
RateFrac
BatchFrac

Shortcut distillation design
Shortcut distillation rating
Rigorous distillation
Rigorous liquid –liquid extractor
Rigorous distillation for complex
columns
Shortcut distillation for petroleum
Rigorous distillation for petroleum
Rate-based distillation
Rigorous batch distillation
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ตารางภาคผนวก ก.1 (ตอ)
เครื่องปฏิกรณ
(Reactors)

RStoic
RYield
REquil
RGibbs
RCSTR
RPlug
RBatch

Stoichiometric reactor
Yield reactor
Equilibrium reactor
Equilibrium reactor
Continuous-stirred tank reactor
Plug flow reactor
Batch reactor

เครื่องเปลี่ยนความดัน
(Pressure Changers)

Pump
Compr
Mcompr
Pipeline

Pipe

Valve

Pump/hydraulic turbine
Compressor/turbine
Multistage compressor/turbine
Multi segment pipeline pressure
drop
Single segment pipeline
pressure drop
Rigorous valve pressure drop

เครื่องปรับ
(Manipulators)

Mult
Dupl
CIChng

Stream multiplier
Stream duplicator
Stream class changer



ภาคผนวก ข
การคํ านวณอัตราความรอน

ภาคผนวก ข.1 การค ํานวณอตัราการถายเทความรอนในเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนของการ
ทดลอง

• เครื่องควบแนนขนาดเล็ก (HX – 01) : ค ํานวณจากดานกระแสปอน
อัตราการไหลเชิงมวล        3.28 kg/hr
ความจุความรอน (CP) ขาเขา 1,684.64 J/kg.K
ความจุความรอน (CP) ขาออก 1,808.75 J/kg.K
   ∴ความจุความรอนโดยเฉลี่ย 1,746.70 J/kg.K
ผลตางอุณหภูมิ  =  ขาออก – ขาเขา
                         =  54 – 28  =  26  OC
∴อัตราความรอนที่กระแสปอนไดรับ  =  3.28 ×  1,746.70 ×  26 / 3600  J/sec

         =  41.37  J/sec (Watt)

• เครื่องควบแนนขนาดใหญ (HX – 02) : ค ํานวณจากดานกระแสนํ้ าหลอเย็น
อัตราการไหลเชิงมวล    651.72 kg/hr
ความจุความรอน (CP) ขาเขา 3,885.88 J/kg.K
ความจุความรอน (CP) ขาออก 4,235.47 J/kg.K
   ∴ความจุความรอนโดยเฉลี่ย 4060.67 J/kg.K
ผลตางอุณหภูมิ  =  ขาออก – ขาเขา
                         =  31.5 – 30  =  1.5  OC
∴อัตราความรอนที่กระแสนํ้ าหลอเย็นไดรับ
                         =  651.72 ×  4,060.67 ×  1.5 / 3600  J/sec
                         =  1,102.67  J/sec (Watt)

• เครื่องตมซ้ํ า (HX – 03) : ค ํานวณจากดานกระแสนํ้ ามันใหความรอน
อัตราการไหลเชิงมวล 1,120.33 kg/hr
ความจุความรอน (CP) ที่ 121 OC      0.54 kcal/kg. OC
หรือเทากับ 2,259.36 J/kg. OC
ผลตางอุณหภูมิ  =  ขาเขา - ขาออก
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                         =  122 - 104  =  18  OC
∴อัตราความรอนที่กระแสนํ้ ามันให
                         =  1,120.33 ×  2,259.36 ×  18 / 3600  J/sec
                         =  12,656.15  J/sec (Watt)

ภาคผนวก ข.2 การประมาณความผิดผลาดอัตราใหความรอนที่เกินของเครื่องตมซํ้ าจากการ
ทดลอง

• ความผิดผลาดจากการวัดอัตราการไหล 25%
∴ อัตราความรอนที่เกิน =  12,656.15 ×  0.25  =  3,164.04  J/sec (Watt)

• ความผดิผลาดจากอุปกรณวัดอุณหภูมิ ทํ าใหผลตางอุณหภูมิขาเขาและออกของนํ้ า
มนัใหความรอนผิดผลาดไป 5 OC
∴ อัตราความรอนที่เกิน =  1,120.33 ×  2,259.36 ×  5 / 3600  J/sec
                        =  3,515.60  J/sec (Watt)

• ความผดิผลาดจากการสูญเสียความรอน 10% ของอัตราความรอนทั้งหมด ใหกับส่ิง
แวดลอม
∴ อัตราความรอนที่เกิน =  12,656.15 ×  0.10  =  1,265.61  J/sec (Watt)

• อ่ืนๆไมทราบสาเหตุ =  12,656.15 - 3,164.04 - 3,515.60 - 1,265.61
=  3,225.08  J/sec (Watt)

ภาคผนวก ข.3 การค ํานวณอัตราความรอนที่ตองดึงออกเพื่อลดอุณหภูมิและใหกับกระแสปอน
ยอนกลับของการจํ าลองกรณที่ 1 และ 3

• กรณีที่ 1
อัตราการไหลเชิงมวล (กระแสกลลั่น + กระแสปนอยอนกลับ)

=  10.61  kg/hr
คาความจุความรอนของสาร  =  1,831.70  J/kg-K
ความตางอุณหภูมิ =  80.21 – 31  =  49.21  OC
∴อัตราความรอนที่ตองดึงออกเพื่อลดอุณหภูมิ

=  10.61 ×  1,831.70 ×  49.21 / 3600  J/sec
=  265.60  J/sec (Watt)

∴อัตราความรอนที่ตองใหเพื่อเพิ่มอุณหภูมิกระแสปอนยอนกลับ
=  265.60 ×  สดัสวนปอนยอนกลับ / (สัดสวนปอนยอนกลับ +1)
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=  265.60 ×  4.42 / (4.42 +1)  =  216.59  J/sec (Watt)

• กรณีที่ 3
อัตราการไหลเชิงมวลกระแสกลลั่น 1.90  kg/hr
อัตราการไหลเชิงมวลกระแสปอนยอนกลับ 8.37  kg/hr
รวมอัตราการไหลที่ออกจากเครื่องควบแนนขนาดใหญทั้งหมด =  10.26  kg/hr
คาความจุความรอนของสาร  =  1,946.40  J/kg-K
ความตางอุณหภูมิ =  81.16 – 31  =  50.16  OC
∴อัตราความรอนที่ตองดึงออกเพื่อลดอุณหภูมิ

=  10.26 ×  1,946.40 ×  50.16 / 3600  J/sec
=  278.25  J/sec (Watt)

∴อัตราความรอนที่ตองใหเพื่อเพิ่มอุณหภูมิกระแสปอนยอนกลับ
=

278.25 ×  อัตราการไหลเชิงมวลกระแสกลั่น / (อัตราการไหลเชิงมวลที่ออกจากเครื่อง
ควบแนนขนาดใหญ)

=  278.25 ×  8.37 / 10.26  =  226.77  J/sec (Watt)



ภาคผนวก ค
การคํ านวณพารามิเตอรการควบคุม

ตัวแปรปรับ 1. อัตราการไหลเชิงมวลกระแสปอนยอนกลับ : STREAMS("REFLUX-
I").Fm

2. อัตราความรอนที่ใหแกนํ้ ามันความรอน : BLOCKS("HEATER").QR
ตัวแปรรบกวน 1. อัตราการไหลเชิงมวลกระแสปอน : STREAMS("FEED-I").Fm

2. สัดสวนสารองคประกอบเบนซีนในกระแสปอน : STREAMS("FEED-
I").ZmR("BENZENE")

ตัวแปรขาออก 1. อุณหภูมิยอดหอ : BLOCKS("PACK-CL").Stage(1).T
2. อุณหภูมิกนหอ : BLOCKS("PACK-CL").Stage(5).T
3. อัตราการไหลเชิงมวลกระแสกลั่น : STREAMS("DISTIL-I").Fm
4. อัตราการไหลเชิงมวลกระแสกนหอ : STREAMS("BOTTOM-I").Fm

ตารางภาคผนวก ค.1 ผลการเปลี่ยนแปลงตัวแปรขาออกเมื่อเปลี่ยนอัตราการไหลเชิงมวลกระแส
ปอนยอนกลับ

คาเริ่มตน คาสุดทาย
เวลาเริ่มตน

(hr)
เวลาสิ้นสุด

td (hr)
เวลาตอบสนอง

100% (hr)
BLOCKS("V-REFLUX").Pos
(% opening valve) 26.4704 40
STREAMS("REFLUX-I").Fm (kg/hr) 8.36310 8.40283
BLOCKS("PACK-CL").Stage(1).T (OC) 82.36820 82.35650 101 101.05 102.6
BLOCKS("PACK-CL").Stage(5).T (OC) 99.62150 99.51410 101 101.045 102.5
STREAMS("DISTIL-I").Fm (kg/hr) 1.89553 1.86069 101 101.04 104.7
STREAMS("BOTTOM-I").Fm (kg/hr) 1.55413 1.56064 101 101.04 104.65
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ตารางภาคผนวก ค.2 ผลการเปลี่ยนแปลงตัวแปรขาออกเมื่อเปลี่ยนอัตราความรอนที่ใหแกนํ้ ามัน
ความรอน

คาเริ่มตน คาสุดทาย
เวลาเริ่มตน

(hr)
เวลาสิ้นสุด

td (hr)
เวลาตอบสนอง

100% (hr)

BLOCKS("HEATER").QR (GJ/h) 0.22056 0.22365
BLOCKS("PACK-CL").Stage(1).T (OC) 82.3682 82.7344 101 101.16 102.12
BLOCKS("PACK-CL").Stage(5).T (OC) 99.6215 100.895 101 101.17 102.3
STREAMS("DISTIL-I").Fm (kg/hr) 1.89553 1.94934 101 101.09 104.5
STREAMS("BOTTOM-I").Fm (kg/hr) 1.55413 1.49983 101 101.22 105.65

ตารางภาคผนวก ค.3 ผลการเปลี่ยนแปลงตัวแปรขาออกเมื่อเปลี่ยนอัตราการไหลเชิงมวลกระแส
ปอน

คาเริ่มตน คาสุดทาย
เวลาเริ่มตน

(hr)
เวลาสิ้นสุด

td (hr)
เวลาตอบสนอง

100% (hr)

STREAMS("FEED-I").F (kmol/hr) 0.0409 0.04908
STREAMS("FEED-I").Fm (kg/hr) 3.45 4.14
BLOCKS("PACK-CL").Stage(1).T (OC) 82.3682 82.5474 101 101.13 114.5
BLOCKS("PACK-CL").Stage(5).T (OC) 99.6215 99.2394 101 101.15 122.5
STREAMS("DISTIL-I").Fm (kg/hr) 1.89553 2.23593 101 101.1 145
STREAMS("BOTTOM-I").Fm (kg/hr) 1.55413 1.88033 101 101.1 125

ตารางภาคผนวก ค.4 ผลการเปลี่ยนแปลงตัวแปรขาออกเมื่อเปลี่ยนสัดสวนสารองคประกอบเบน
ซนีในกระแสปอน

คาเริ่มตน คาสุดทาย
เวลาเริ่มตน

(hr)
เวลาสิ้นสุด

td (hr)
เวลาตอบสนอง

100% (hr)

STREAMS("FEED-I").ZmR("BENZENE") 0.5946 0.7
BLOCKS("PACK-CL").Stage(1).T (OC) 82.3682 82.3932 180 180.1 241
BLOCKS("PACK-CL").Stage(5).T (OC) 99.6215 98.9796 180 180.25 237.5
STREAMS("DISTIL-I").Fm (kg/hr) 1.89553 2.24977 180 180.1 206.1
STREAMS("BOTTOM-I").Fm (kg/hr) 1.55413 1.11428 180 181.25 205
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ตารางภาคผนวก ค.5 ผลการค ํานวณพารามิเตอรในทรานเฟอรฟงกชันของตัวแปรปรับกับตัวแปร
รบกวนที่มีตอตัวแปรขาออก

Change Reflux Flow Change Q duty of Oil
td Gain τ td Gain τ

BLOCKS("PACK-CL").Stage(1).T (OC) 0.0500 -0.2945 0.3875 0.1600 118.5113 0.2400
BLOCKS("PACK-CL").Stage(5).T (OC) 0.0450 -2.7032 0.3638 0.1700 412.1359 0.2825
STREAMS("DISTIL-I").Fm (kg/hr) 0.0400 -0.8769 0.9150 0.0900 17.41424 0.8525
STREAMS("BOTTOM-I").Fm (kg/hr) 0.0400 0.1639 0.9025 0.2200 -17.5728 1.1075

Change Feed Flow Change Composition Feed
td Gain τ td Gain τ

BLOCKS("PACK-CL").Stage(1).T (OC) 0.1300 0.2595 3.3425 0.1000 0.2372 15.2250
BLOCKS("PACK-CL").Stage(5).T (OC) 0.1500 -0.5534 5.3375 0.2500 -6.0901 14.3125
STREAMS("DISTIL-I").Fm (kg/hr) 0.1000 0.4930 10.9750 0.1000 3.3609 6.5000
STREAMS("BOTTOM-I").Fm (kg/hr) 0.1000 0.4724 5.9750 1.2500 -4.1731 5.9375

ภาคผนวก ค.6 ตวัอยางการคํ านวณ td, Gain และ τ
ใชขอมูลของการเปลี่ยนอัตราการไหลเชิงมวลกระแสปอนยอนกลับตออุณหภูมิยอดหอ

td =เวลาสิ้นสดุ td - เวลาเริ่มตน
=101.05 – 101 = 0.05 hr

Gain = ∆Output / ∆Input
=(82.3682 – 82.3565) / (8.3631 – 8.40283) = -0.2945

τ =(เวลาตอบสนอง 100% - เวลาเริ่มตน)/4
= (102.6 – 101)/4 = 0.3875

ภาคผนวก ค.7 ตวัอยางการคํ านวณพารามิเตอรการควบคุม KC และ τI

จากวิธีการปรับแตงพารามิเตอรโดยวิธี ISE
1

1
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=
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ττ

a1 = 1.305, b1 = -0.959 และ a2 = 0.492, b2 = 0.739
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ภาคผนวก ง
แฟมขอมูลปอนการจํ าลองออกแบบเชิงลัด

(Input File Shortcut Desging)
;
;Input Summary created by ASPEN PLUS Rel. 10.0-1 at 19:43:56 Tue Apr 17, 2001
;Directory C:\My Simulations\Real\Steady State\Shortcut  Filename C:\My

Simulations\Real\Steady State\Input Files\case1.inp
;

DYNAPLUS
    DPLUS RESULTS=ON

IN-UNITS SI FLOW='kg/hr' MASS-FLOW='kg/hr' MOLE-FLOW='kmol/hr'  &
        VOLUME-FLOW='l/hr' ENTHALPY-FLO='Btu/hr' PRESSURE=kPa  &
        TEMPERATURE=C DELTA-T=C HEAD=meter FLUX='l/sqm-hr'  &
        MASS-FLUX='kg/sqm-hr' PDROP-PER-HT='mm-water/m' PDROP=kPa  &
        INVERSE-PRES='1/kPa'

DEF-STREAMS CONVEN ALL

DESCRIPTION "General Simulation with English Units :
        F, psi, lb/hr, lbmol/hr, Btu/hr, cuft/hr.
        Property Method: None   Flow basis for input: Mole
        Stream report composition: Mole flow "

DATABANKS PURE10  / AQUEOUS  / SOLIDS  / INORGANIC  /  &
        NOASPENPCD

PROP-SOURCES PURE10  / AQUEOUS  / SOLIDS  / INORGANIC
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COMPONENTS
    BENZENE C6H6 BENZENE /
    TOL C7H8 TOL /
    P-XYLENE C8H10-3 P-XYLENE

FLOWSHEET
    BLOCK CL IN=FEED OUT=DIST BOTTOM

PROPERTIES RK-SOAVE

STREAM FEED
    IN-UNITS ENG
    SUBSTREAM MIXED TEMP=54. <C> PRES=1.5 <bar>  &
        MOLE-FLOW=0.040899873 <kmol/hr>
    MASS-FRAC BENZENE 0.594596 / TOL 0.290571 / P-XYLENE  &
        0.114833

BLOCK CL DSTWU
    IN-UNITS ENG
    PARAM LIGHTKEY=BENZENE RECOVL=0.9533415 HEAVYKEY=TOL  &
        RECOVH=0.000169551 PTOP=1. <bar> PBOT=1.00109807 <bar>  &
        RDV=0.0 PACK-HEIGHT=180. <cm> RR=4.42 PLOT=YES
    PLOT LOWER=5 UPPER=25 INCR=1

BLOCK-REPORT INCL-BLOCKS=CL

STREAM-REPOR MOLEFLOW MOLEFRAC MASSFRAC

PROPERTY-REP PARAMS PCES PARAM-PLUS
;
;



ภาคผนวก จ
แฟมขอมูลปอนการจํ าลองหอกลั่นเดี่ยวสํ าหรับปฏิบัติการชวงเริ่มตน

(Simulation Single Column for Startup Operation)
;
;Input Summary created by ASPEN PLUS Rel. 10.0-1 at 19:45:19 Tue Apr 17, 2001
;Directory C:\My Simulations\Real\Steady State\Single  Filename C:\My Simulations\Real\Steady

State\Input Files\case2.inp
;

DYNAPLUS
    DPLUS RESULTS=ON

IN-UNITS MET VOLUME-FLOW='l/hr' ENTHALPY-FLO='MMkcal/hr'  &
        HEAT-TRANS-C='kcal/hr-sqm-K' PRESSURE=bar TEMPERATURE=C  &
        VOLUME=cum DELTA-T=C HEAD=meter MASS-DENSITY='kg/cum'  &
        MOLE-ENTHALP='kcal/mol' MASS-ENTHALP='kcal/kg'  &
        MOLE-VOLUME='cum/kmol' HEAT=MMkcal FLUX='l/sqm-hr'  &
        MOLE-CONC='mol/l' PDROP=bar

DEF-STREAMS CONVEN ALL

DESCRIPTION "Chemical Simulation with Metric Units :
        C, bar, kg/hr, kmol/hr, MMkcal/hr, cum/hr.
        Property Method: NRTL   Flow basis for input: Mole
        Stream report composition: Mole flow "

DATABANKS PURE10  / AQUEOUS  / SOLIDS  / INORGANIC  /  &
        NOASPENPCD

PROP-SOURCES PURE10  / AQUEOUS  / SOLIDS  / INORGANIC

COMPONENTS
    BENZENE C6H6 BENZENE /
    TOLUENE C7H8 TOLUENE /
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    P-XYLENE C8H10-3 P-XYLENE /
    N2 N2 N2

HENRY-COMPS HC-1 N2

FLOWSHEET
    BLOCK PACK-CL IN=FEED-O BYPASS-O OUT=VENT-I DIST-I BOT-I
    BLOCK V-FEED1 IN=FEED-I OUT=FEED-O
    BLOCK V-VENT IN=VENT-I OUT=VENT-O
    BLOCK V-BOT1 IN=BOT-I OUT=BOT-1
    BLOCK V-DIST1 IN=DIST-I OUT=DIST-1
    BLOCK V-BOT2 IN=BOT-2 OUT=BOT-O
    BLOCK V-DIST2 IN=DIST-2 OUT=DIST-O
    BLOCK DISTANK IN=DIST-1 OUT=DIST-2
    BLOCK BOTTANK IN=BOT-1 OUT=BOT-2
    BLOCK V-BYPASS IN=BYPASS-I OUT=BYPASS-O

PROPERTIES UNIFAC HENRY-COMPS=HC-1
    PROPERTIES NRTL

PROP-DATA HENRY-1
    IN-UNITS MET VOLUME-FLOW='cum/hr' ENTHALPY-FLO='MMkcal/hr'  &
        HEAT-TRANS-C='kcal/hr-sqm-K' PRESSURE=bar TEMPERATURE=C  &
        VOLUME=cum DELTA-T=C HEAD=meter MASS-DENSITY='kg/cum'  &
        MOLE-ENTHALP='kcal/mol' MASS-ENTHALP='kcal/kg'  &
        MOLE-VOLUME='cum/kmol' HEAT=MMkcal MOLE-CONC='mol/l'  &
        PDROP=bar
    PROP-LIST HENRY
    BPVAL N2 BENZENE -62.53052646 1916.800049 12.54900000  &
        -.0257110000 7.100006104 60.00000610
    BPVAL N2 TOLUENE -33.49692446 2126.899902 5.951500000 0.0  &
        10.24000610 40.13000610

PROP-DATA NRTL-1
    IN-UNITS MET VOLUME-FLOW='cum/hr' ENTHALPY-FLO='MMkcal/hr'  &
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        HEAT-TRANS-C='kcal/hr-sqm-K' PRESSURE=bar TEMPERATURE=C  &
        VOLUME=cum DELTA-T=C HEAD=meter MASS-DENSITY='kg/cum'  &
        MOLE-ENTHALP='kcal/mol' MASS-ENTHALP='kcal/kg'  &
        MOLE-VOLUME='cum/kmol' HEAT=MMkcal MOLE-CONC='mol/l'  &
        PDROP=bar
    PROP-LIST NRTL
    BPVAL BENZENE TOLUENE -2.885200000 1123.950100 .3000000000  &
        0.0 0.0 0.0 40.00000610 110.7500061
    BPVAL TOLUENE BENZENE 2.191100000 -863.7308000 .3000000000  &
        0.0 0.0 0.0 40.00000610 110.7500061
    BPVAL BENZENE P-XYLENE 0.0 122.6854000 .3000000000 0.0 0.0  &
        0.0 83.60000610 129.0000061
    BPVAL P-XYLENE BENZENE 0.0 -136.4814000 .3000000000 0.0  &
        0.0 0.0 83.60000610 129.0000061
    BPVAL TOLUENE P-XYLENE 0.0 -91.14580000 .3000000000 0.0  &
        0.0 0.0 111.2300061 137.1000061
    BPVAL P-XYLENE TOLUENE 0.0 75.89780000 .3000000000 0.0 0.0  &
        0.0 111.2300061 137.1000061

PROP-SET THERMAL
    IN-UNITS MET VOLUME-FLOW='cum/hr' ENTHALPY-FLO='MMkcal/hr'  &
        HEAT-TRANS-C='kcal/hr-sqm-K' PRESSURE=bar TEMPERATURE=C  &
        VOLUME=cum DELTA-T=C HEAD=meter MASS-DENSITY='kg/cum'  &
        MOLE-ENTHALP='kcal/mol' MASS-ENTHALP='kcal/kg'  &
        MOLE-VOLUME='cum/kmol' HEAT=MMkcal MOLE-CONC='mol/l'  &
        PDROP=bar
    PROPNAME-LIS HMX CPMX KMX UNITS='kcal/kg' 'cal/gm-K'  &
        SUBSTREAM=MIXED PHASE=V L

STREAM BYPASS-I
    SUBSTREAM MIXED TEMP=28. PRES=1.5 MOLE-FLOW=0.00104871
    MASS-FRAC BENZENE 0.594596 / TOLUENE 0.290571 / P-XYLENE  &
        0.114833

STREAM FEED-I
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    SUBSTREAM MIXED TEMP=28. PRES=1.5 MOLE-FLOW=0.039851282
    MASS-FRAC BENZENE 0.594596 / TOLUENE 0.290571 / P-XYLENE  &
        0.114833

BLOCK BOTTANK MIXER
    IN-UNITS MET VOLUME-FLOW='cum/hr' ENTHALPY-FLO='MMkcal/hr'  &
        HEAT-TRANS-C='kcal/hr-sqm-K' PRESSURE=bar TEMPERATURE=C  &
        VOLUME=cum DELTA-T=C HEAD=meter MASS-DENSITY='kg/cum'  &
        MOLE-ENTHALP='kcal/mol' MASS-ENTHALP='kcal/kg'  &
        MOLE-VOLUME='cum/kmol' HEAT=MMkcal MOLE-CONC='mol/l'  &
        PDROP=bar
    PARAM PRES=0.94 NPHASE=1 PHASE=L
    BLOCK-OPTION FREE-WATER=NO

BLOCK DISTANK MIXER
    IN-UNITS MET VOLUME-FLOW='cum/hr' ENTHALPY-FLO='MMkcal/hr'  &
        HEAT-TRANS-C='kcal/hr-sqm-K' PRESSURE=bar TEMPERATURE=C  &
        VOLUME=cum DELTA-T=C HEAD=meter MASS-DENSITY='kg/cum'  &
        MOLE-ENTHALP='kcal/mol' MASS-ENTHALP='kcal/kg'  &
        MOLE-VOLUME='cum/kmol' HEAT=MMkcal MOLE-CONC='mol/l'  &
        PDROP=bar
    PARAM PRES=0.96 NPHASE=1 PHASE=L
    BLOCK-OPTION FREE-WATER=NO

BLOCK PACK-CL RADFRAC
    IN-UNITS MET VOLUME-FLOW='cum/hr' ENTHALPY-FLO='MMkcal/hr'  &
        HEAT-TRANS-C='kcal/hr-sqm-K' PRESSURE=bar TEMPERATURE=C  &
        VOLUME=cum DELTA-T=C HEAD=meter MASS-DENSITY='kg/cum'  &
        MOLE-ENTHALP='kcal/mol' MASS-ENTHALP='kcal/kg'  &
        MOLE-VOLUME='cum/kmol' HEAT=MMkcal MOLE-CONC='mol/l'  &
        PDROP=bar
    PARAM NSTAGE=12 ALGORITHM=SUM-RATES MAXOL=100 P-UPDATE=YES
    COL-CONFIG CONDENSER=PARTIAL-V-L
    FEEDS FEED-O 10 ON-STAGE / BYPASS-O 12 ON-STAGE
    PRODUCTS DIST-I 1 L / VENT-I 1 V / BOT-I 12 L
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    P-SPEC 1 1.
    COL-SPECS DP-COL=0.009754067 MOLE-RDV=0.01 MASS-D=2.1  &
        STDVOL-RR=4.42
    PACK-SIZE 1 2 9 RASCHIG VENDOR=GENERIC PACK-MAT=METAL  &
        PACK-SIZE="1-IN" STICH1=48. STICH2=8. STICH3=2.  &
        PACK-HT=1.39 <meter> P-UPDATE=NO
    PACK-SIZE 2 10 11 RASCHIG VENDOR=GENERIC PACK-MAT=METAL  &
        PACK-SIZE="1-IN" STICH1=48. STICH2=8. STICH3=2.  &
        PACK-HT=0.41 <meter> P-UPDATE=NO
    PACK-RATE 1 2 9 RASCHIG VENDOR=GENERIC PACK-MAT=METAL  &
        PACK-SIZE="1-IN" STICH1=48. STICH2=8. STICH3=2.  &
        PACK-HT=1.39 <meter> DIAM=0.25 <meter> P-UPDATE=YES
    PACK-RATE 2 10 11 RASCHIG VENDOR=GENERIC PACK-MAT=METAL  &
        PACK-SIZE="1-IN" STICH1=48. STICH2=8. STICH3=2.  &
        PACK-HT=0.41 <meter> DIAM=0.25 <meter> P-UPDATE=YES

BLOCK V-BOT1 VALVE
    IN-UNITS MET VOLUME-FLOW='cum/hr' ENTHALPY-FLO='MMkcal/hr'  &
        HEAT-TRANS-C='kcal/hr-sqm-K' PRESSURE=bar TEMPERATURE=C  &
        VOLUME=cum DELTA-T=C HEAD=meter MASS-DENSITY='kg/cum'  &
        MOLE-ENTHALP='kcal/mol' MASS-ENTHALP='kcal/kg'  &
        MOLE-VOLUME='cum/kmol' HEAT=MMkcal MOLE-CONC='mol/l'  &
        PDROP=bar
    PARAM CALC-CV=YES P-OUT=0.95 CHAR-EQN=EQUAL-PERCENTAGE  &
        MAX-FLO-COEF=1.5 PDRP-FAC=0.8 PREC-FAC=0.8 CHECK-CHOKE=NO  &
        NPHASE=1 PHASE=L
    BLOCK-OPTION FREE-WATER=NO

BLOCK V-BOT2 VALVE
    IN-UNITS MET VOLUME-FLOW='cum/hr' ENTHALPY-FLO='MMkcal/hr'  &
        HEAT-TRANS-C='kcal/hr-sqm-K' PRESSURE=bar TEMPERATURE=C  &
        VOLUME=cum DELTA-T=C HEAD=meter MASS-DENSITY='kg/cum'  &
        MOLE-ENTHALP='kcal/mol' MASS-ENTHALP='kcal/kg'  &
        MOLE-VOLUME='cum/kmol' HEAT=MMkcal MOLE-CONC='mol/l'  &
        PDROP=bar
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    PARAM P-DROP=0.01 NPHASE=1 PHASE=L
    BLOCK-OPTION FREE-WATER=NO

BLOCK V-BYPASS VALVE
    PARAM CALC-CV=YES P-OUT=1.4 CHAR-EQN=LINEAR MAX-FLO-COEF=2.  &
        PDRP-FAC=0.8 PREC-FAC=0.8 NPHASE=1 PHASE=L
    BLOCK-OPTION FREE-WATER=NO

BLOCK V-DIST1 VALVE
    IN-UNITS MET VOLUME-FLOW='cum/hr' ENTHALPY-FLO='MMkcal/hr'  &
        HEAT-TRANS-C='kcal/hr-sqm-K' PRESSURE=bar TEMPERATURE=C  &
        VOLUME=cum DELTA-T=C HEAD=meter MASS-DENSITY='kg/cum'  &
        MOLE-ENTHALP='kcal/mol' MASS-ENTHALP='kcal/kg'  &
        MOLE-VOLUME='cum/kmol' HEAT=MMkcal MOLE-CONC='mol/l'  &
        PDROP=bar
    PARAM CALC-CV=YES P-OUT=0.98 CHAR-EQN=EQUAL-PERCENTAGE  &
        MAX-FLO-COEF=1.5 PDRP-FAC=0.8 PREC-FAC=0.8 CHECK-CHOKE=NO  &
        NPHASE=1 PHASE=L
    BLOCK-OPTION FREE-WATER=NO

BLOCK V-DIST2 VALVE
    IN-UNITS MET VOLUME-FLOW='cum/hr' ENTHALPY-FLO='MMkcal/hr'  &
        HEAT-TRANS-C='kcal/hr-sqm-K' PRESSURE=bar TEMPERATURE=C  &
        VOLUME=cum DELTA-T=C HEAD=meter MASS-DENSITY='kg/cum'  &
        MOLE-ENTHALP='kcal/mol' MASS-ENTHALP='kcal/kg'  &
        MOLE-VOLUME='cum/kmol' HEAT=MMkcal MOLE-CONC='mol/l'  &
        PDROP=bar
    PARAM P-DROP=0.01 NPHASE=1 PHASE=L
    BLOCK-OPTION FREE-WATER=NO

BLOCK V-FEED1 VALVE
    IN-UNITS MET VOLUME-FLOW='cum/hr' ENTHALPY-FLO='MMkcal/hr'  &
        HEAT-TRANS-C='kcal/hr-sqm-K' PRESSURE=bar TEMPERATURE=C  &
        VOLUME=cum DELTA-T=C HEAD=meter MASS-DENSITY='kg/cum'  &
        MOLE-ENTHALP='kcal/mol' MASS-ENTHALP='kcal/kg'  &
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        MOLE-VOLUME='cum/kmol' HEAT=MMkcal MOLE-CONC='mol/l'  &
        PDROP=bar
    PARAM CALC-CV=YES P-OUT=1.4 CHAR-EQN=LINEAR MAX-FLO-COEF=1.2  &
        PDRP-FAC=0.8 PREC-FAC=0.8 CHECK-CHOKE=NO NPHASE=1  &
        PHASE=L
    BLOCK-OPTION FREE-WATER=NO

BLOCK V-VENT VALVE
    IN-UNITS MET VOLUME-FLOW='cum/hr' ENTHALPY-FLO='MMkcal/hr'  &
        HEAT-TRANS-C='kcal/hr-sqm-K' PRESSURE=bar TEMPERATURE=C  &
        VOLUME=cum DELTA-T=C HEAD=meter MASS-DENSITY='kg/cum'  &
        MOLE-ENTHALP='kcal/mol' MASS-ENTHALP='kcal/kg'  &
        MOLE-VOLUME='cum/kmol' HEAT=MMkcal MOLE-CONC='mol/l'  &
        PDROP=bar
    PARAM CALC-CV=YES P-OUT=0.99 CHAR-EQN=EQUAL-PERCENTAGE  &
        MAX-FLO-COEF=50. PDRP-FAC=0.7 PREC-FAC=0.6 CHECK-CHOKE=NO  &
        NPHASE=1 PHASE=V
    BLOCK-OPTION FREE-WATER=NO

STREAM-REPOR MOLEFLOW MASSFLOW MOLEFRAC MASSFRAC  &
        PROPERTIES=THERMAL
;
;
;
;
;



ภาคผนวก ฉ
แฟมขอมูลปอนการจํ าลองหอกลั่นแบบละเอียด

;
;Input Summary created by ASPEN PLUS Rel. 10.0-1 at 19:46:17 Tue Apr 17, 2001
;Directory C:\My Simulations\Real\Steady State\Complex  Filename C:\My
Simulations\Real\Steady State\Input Files\case3.inp
;

DYNAPLUS
    DPLUS RESULTS=ON

TITLE 'F1-R4-No15'

IN-UNITS SI ENTHALPY='Btu/lbmol' FLOW='kg/hr' MASS-FLOW='kg/hr'  &
        MOLE-FLOW='kmol/hr' VOLUME-FLOW='l/hr'  &
        ENTHALPY-FLO='Btu/hr' PRESSURE=kPa TEMPERATURE=C VOLUME=l  &
        DELTA-T=C PDROP-PER-HT='mm-water/m' PDROP=kPa  &
        VFLOW-LENGTH='sqm/hr'

DEF-STREAMS CONVEN ALL

SYS-OPTIONS INTERPRET=YES TRACE=YES

DATABANKS PURE10  / AQUEOUS  / SOLIDS  / INORGANIC  /  &
        POLYMER  / SEGMENT  / PURE93  / PURE856  / AQU92  /  &
        ASPENPCD  / COMBUST

PROP-SOURCES PURE10  / AQUEOUS  / SOLIDS  / INORGANIC  /  &
        POLYMER  / SEGMENT  / PURE93  / PURE856  / AQU92  /  &



96

        ASPENPCD  / COMBUST

COMPONENTS
    BENZENE C6H6 BENZENE /
    TOLUENE C7H8 TOLUENE /
    P-XYLENE C8H10-3 P-XYLENE /
    WATER H2O WATER /
    HOTOIL C19H16 HOTOIL /
    N2 N2 N2

ADA-SETUP
    ADA-SETUP PROCEDURE=REL9

HENRY-COMPS HC-1 N2

FLOWSHEET
    BLOCK PACK-CL IN=V-SUMP-O REFLUX-O PRE-FD-O OUT=TOP-I  &
        L-SUMP-I
    BLOCK HX-01 IN=TOP-O FEED-O OUT=PT-DIS-I PRE-FD-I
    BLOCK HX-02 IN=PT-DIS-O CWATER-O OUT=CONDEN-I HWATER-I
    BLOCK SPLIT-C IN=CONDEN-O OUT=REFLUX-I DISTIL-I
    BLOCK SPLIT-B IN=BOT-CL-O OUT=BOTTOM-I CD-BOT-I
    BLOCK HX-03 IN=H-OIL-O CD-BOT-O OUT=C-OIL-I HT-BOT-I
    BLOCK SUMP IN=HT-BOT-O L-SUMP-O BYPASS-O OUT=V-SUMP-I  &
        BOT-CL-I
    BLOCK V-BOT1 IN=BOTTOM-I OUT=BOTTOM-1
    BLOCK V-DIST1 IN=DISTIL-I OUT=DISTIL-1
    BLOCK V-LSUMP IN=L-SUMP-I OUT=L-SUMP-O
    BLOCK V-VSUMP IN=V-SUMP-I OUT=V-SUMP-O
    BLOCK V-REFLUX IN=REFLUX-I OUT=REFLUX-O
    BLOCK V-PREFD IN=PRE-FD-I OUT=PRE-FD-O
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    BLOCK V-TOP IN=TOP-I OUT=TOP-O
    BLOCK V-FEED1 IN=FEED-I OUT=FEED-1
    BLOCK V-PTDIST IN=PT-DIS-I OUT=PT-DIS-O
    BLOCK V-CON1 IN=CONDEN-I OUT=CONDEN-1
    BLOCK V-HTBOT IN=HT-BOT-I OUT=HT-BOT-O
    BLOCK V-CDBOT IN=CD-BOT-I OUT=CD-BOT-O
    BLOCK V-CWAT1 IN=CWATER-I OUT=CWATER-1
    BLOCK V-HWAT1 IN=HWATER-I OUT=HWATER-1
    BLOCK V-HOIL2 IN=H-OIL-2 OUT=H-OIL-O
    BLOCK V-COIL IN=C-OIL-I OUT=C-OIL-1
    BLOCK HEATER IN=H-OIL-1 OUT=H-OIL-2
    BLOCK V-HOIL1 IN=H-OIL-I OUT=H-OIL-1
    BLOCK TANK-B IN=BOTTOM-1 OUT=BOTTOM-2
    BLOCK V-BOT2 IN=BOTTOM-2 OUT=BOTTOM-O
    BLOCK TANK-D IN=DISTIL-1 OUT=DISTIL-2
    BLOCK V-DIST2 IN=DISTIL-2 OUT=DISTIL-0
    BLOCK V-BYPASS IN=BYPASS-I OUT=BYPASS-O
    BLOCK RECEIVER IN=CONDEN-1 OUT=VENT-I CONDEN-2
    BLOCK V-VENT IN=VENT-I OUT=VENT-O
    BLOCK TANK-O IN=C-OIL-1 OUT=C-OIL-2
    BLOCK V-COIL2 IN=C-OIL-2 OUT=C-OIL-O
    BLOCK TANK-HW IN=HWATER-1 OUT=HWATER-2
    BLOCK V-HWAT2 IN=HWATER-2 OUT=HWATER-O
    BLOCK TANK-CW IN=CWATER-1 OUT=CWATER-2
    BLOCK V-CWAT2 IN=CWATER-2 OUT=CWATER-O
    BLOCK TANK-F IN=FEED-1 OUT=FEED-2
    BLOCK V-FEED2 IN=FEED-2 OUT=FEED-O
    BLOCK V-CON2 IN=CONDEN-2 OUT=CONDEN-O
    BLOCK V-BOTCL IN=BOT-CL-I OUT=BOT-CL-O

PROPERTIES UNIFAC HENRY-COMPS=HC-1
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    PROPERTIES NRTL / PENG-ROB / PITZER / PR-BM / RK-ASPEN
        / RK-SOAVE / RKS-BM / UNIQUAC

PROP-DATA RKSKIJ-1
    IN-UNITS SI ENTHALPY='Btu/lbmol' FLOW='kg/hr'  &
        MASS-FLOW='kg/hr' MOLE-FLOW='kmol/hr' VOLUME-FLOW='l/hr'  &
        ENTHALPY-FLO='Btu/hr' PRESSURE=kPa TEMPERATURE=C VOLUME=l  &
        DELTA-T=C PDROP-PER-HT='mm-water/m' PDROP=kPa  &
        VFLOW-LENGTH='sqm/hr'
    PROP-LIST RKSKIJ
    BPVAL BENZENE N2 .1530000000

PROP-DATA HENRY-1
    IN-UNITS ENG
    PROP-LIST HENRY
    BPVAL N2 BENZENE -67.23225185 3450.239924 12.54900000  &
        -.0142838895 44.77999664 139.9999921
    BPVAL N2 TOLUENE -34.32072765 3828.419641 5.951500000 0.0  &
        50.43199637 104.2339938
    BPVAL N2 WATER 180.3399873 -15178.98528 -21.55800000  &
        -4.6868002E-3 31.72999727 163.1299910

PROP-DATA NRTL-1
    IN-UNITS SI ENTHALPY='Btu/lbmol' FLOW='kg/hr'  &
        MASS-FLOW='kg/hr' MOLE-FLOW='kmol/hr' VOLUME-FLOW='l/hr'  &
        ENTHALPY-FLO='Btu/hr' PRESSURE=kPa TEMPERATURE=C VOLUME=l  &
        DELTA-T=C PDROP-PER-HT='mm-water/m' PDROP=kPa  &
        VFLOW-LENGTH='sqm/hr'
    PROP-LIST NRTL
    BPVAL BENZENE TOLUENE -2.885200000 1123.950100 .3000000000  &
        0.0 0.0 0.0 40.00000610 110.7500061
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    BPVAL TOLUENE BENZENE 2.191100000 -863.7308000 .3000000000  &
        0.0 0.0 0.0 40.00000610 110.7500061
    BPVAL BENZENE P-XYLENE 0.0 122.6854000 .3000000000 0.0 0.0  &
        0.0 83.60000610 129.0000061
    BPVAL P-XYLENE BENZENE 0.0 -136.4814000 .3000000000 0.0  &
        0.0 0.0 83.60000610 129.0000061
    BPVAL BENZENE WATER 45.19050000 591.3676000 .2000000000 0.0  &
        -7.562900000 0.0 .8000061035 77.00000610
    BPVAL WATER BENZENE 140.0874000 -5954.307100 .2000000000  &
        0.0 -20.02540000 0.0 .8000061035 77.00000610
    BPVAL TOLUENE P-XYLENE 0.0 -91.14580000 .3000000000 0.0  &
        0.0 0.0 111.2300061 137.1000061
    BPVAL P-XYLENE TOLUENE 0.0 75.89780000 .3000000000 0.0 0.0  &
        0.0 111.2300061 137.1000061
    BPVAL TOLUENE WATER -247.8792000 14759.75980 .2000000000  &
        0.0 35.58200000 0.0 -8.999993896 93.00000610
    BPVAL WATER TOLUENE 627.0528000 -27269.35550 .2000000000  &
        0.0 -92.71820000 0.0 -8.999993896 93.00000610
    BPVAL P-XYLENE WATER 2.773400000 296.6645000 .2000000000  &
        0.0 .1174000000 0.0 6.10351560E-6 294.9000061
    BPVAL WATER P-XYLENE 162.4774000 -6045.999500 .2000000000  &
        0.0 -23.46720000 0.0 6.10351560E-6 294.9000061

PROP-DATA UNIQ-1
    IN-UNITS ENG
    PROP-LIST UNIQ
    BPVAL BENZENE TOLUENE 1.337700000 -941.1789151 0.0 0.0  &
        103.9999938 231.3499877
    BPVAL TOLUENE BENZENE -1.082100000 763.3891436 0.0 0.0  &
        103.9999938 231.3499877
    BPVAL BENZENE P-XYLENE 0.0 -6.604919685 0.0 0.0  &
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        182.4799901 264.1999862
    BPVAL P-XYLENE BENZENE 0.0 6.393239695 0.0 0.0 182.4799901  &
        264.1999862
    BPVAL TOLUENE P-XYLENE 0.0 44.20871789 0.0 0.0 232.2139877  &
        278.7799855
    BPVAL P-XYLENE TOLUENE 0.0 -37.37123822 0.0 0.0  &
        232.2139877 278.7799855
    BPVAL BENZENE WATER 0.0 -1549.457926 0.0 0.0 67.99999554  &
        103.9999938
    BPVAL WATER BENZENE 0.0 -664.2179683 0.0 0.0 67.99999554  &
        103.9999938
    BPVAL TOLUENE WATER 0.0 -1711.079918 0.0 0.0 67.99999554  &
        103.9999938
    BPVAL WATER TOLUENE 0.0 -630.3779699 0.0 0.0 67.99999554  &
        103.9999938
    BPVAL P-XYLENE WATER 0.0 -1738.259917 0.0 0.0 67.99999554  &
        103.9999938
    BPVAL WATER P-XYLENE 0.0 -586.0979721 0.0 0.0 67.99999554  &
        103.9999938

DEF-STREAMS CONVEN HT-BOT-O

PROP-SET PS-1 CPMX UNITS='J/kg-K' SUBSTREAM=MIXED

STREAM BYPASS-I
    SUBSTREAM MIXED TEMP=28. PRES=107. VOLUME-FLOW=0.2
    MASS-FRAC BENZENE 0.594596 / TOLUENE 0.290571 / P-XYLENE  &
        0.114833

STREAM CWATER-I
    SUBSTREAM MIXED TEMP=31. PRES=150. VOLUME-FLOW=19.4
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    MASS-FRAC WATER 1.

STREAM FEED-I
    SUBSTREAM MIXED TEMP=28. PRES=107.2 VOLUME-FLOW=3.8
    MASS-FRAC BENZENE 0.594596 / TOLUENE 0.290571 / P-XYLENE  &
        0.114833

STREAM H-OIL-I
    SUBSTREAM MIXED TEMP=28. PRES=150. VOLUME-FLOW=1285.
    MASS-FRAC HOTOIL 1.

BLOCK TANK-B MIXER
    PARAM PRES=101. NPHASE=2
    BLOCK-OPTION FREE-WATER=NO

BLOCK TANK-CW MIXER
    PARAM PRES=146. NPHASE=1 PHASE=L
    BLOCK-OPTION FREE-WATER=NO

BLOCK TANK-D MIXER
    PARAM PRES=101. NPHASE=2
    BLOCK-OPTION FREE-WATER=NO

BLOCK TANK-F MIXER
    PARAM PRES=107.

BLOCK TANK-HW MIXER
    PARAM PRES=140. NPHASE=1 PHASE=L
    BLOCK-OPTION FREE-WATER=NO

BLOCK TANK-O MIXER



102

    PARAM PRES=125. NPHASE=1 PHASE=L
    BLOCK-OPTION FREE-WATER=NO

BLOCK SPLIT-B FSPLIT
    FRAC BOTTOM-I 0.004

BLOCK SPLIT-C FSPLIT
    FRAC DISTIL-I 0.185

BLOCK HEATER HEATER
    PARAM TEMP=124. PRES=140.

BLOCK RECEIVER FLASH2
    PARAM PRES=102.15 DUTY=0. MAXIT=50

BLOCK SUMP FLASH2
    PARAM PRES=102.52 DUTY=0.

BLOCK HX-01 HEATX
    PARAM P-UPDATE=YES ALGORITHM=NEWTON U-OPTION=FILM-COEF  &
        F-OPTION=GEOMETRY
    FEEDS HOT=TOP-O COLD=FEED-O
    PRODUCTS HOT=PT-DIS-I COLD=PRE-FD-I
    EQUIP-SPECS TUBE-NPASS=2 SHELL-DIAM=16.8 <cm>
    TUBES TOTAL-NUMBER=48 MATERIAL=TP-304-SS LENGTH=0.6  &
        OUTSIDE-DIAM=0.625 <in> PITCH=20. <mm> WALL-THICK=1.2 <mm>
    NOZZLES SNOZ-INDIAM=0.75 <in> SNOZ-OUTDIAM=0.75 <in>  &
        TNOZ-INDIAM=3. <in> TNOZ-OUTDIAM=0.75 <in>
    SEGB-SHELL NBAFFLE=8 BAFFLE-CUT=0.25 SHELL-BFL-SP=2. <mm>
    HOT-SIDE H-OPTION=GEOMETRY SHELL-TUBE=TUBE DP-OPTION=GEOMETRY
    COLD-SIDE H-OPTION=GEOMETRY DP-SCALE=370. FOUL-FACTOR=1.45  &
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        SHELL-TUBE=SHELL DP-OPTION=GEOMETRY

BLOCK HX-02 HEATX
    PARAM MIN-TAPP=1. P-UPDATE=YES ALGORITHM=NEWTON U-OPTION= &
        FILM-COEF F-OPTION=GEOMETRY
    FEEDS HOT=PT-DIS-O COLD=CWATER-O
    PRODUCTS HOT=CONDEN-I COLD=HWATER-I
    PROPERTIES PENG-ROB / UNIFAC HENRY-COMPS=HC-1
    EQUIP-SPECS TUBE-NPASS=2 SHELL-DIAM=26.8 <cm>
    TUBES TOTAL-NUMBER=82 MATERIAL=TP-304-SS LENGTH=0.8  &
        OUTSIDE-DIAM=0.75 <in> PITCH=25. <mm> WALL-THICK=1.2 <mm>
    NOZZLES SNOZ-INDIAM=0.75 <in> SNOZ-OUTDIAM=0.75 <in>  &
        TNOZ-INDIAM=0.75 <in> TNOZ-OUTDIAM=0.75 <in>
    SEGB-SHELL NBAFFLE=5 BAFFLE-CUT=0.25 SHELL-BFL-SP=2. <mm>
    HOT-SIDE H-OPTION=GEOMETRY DP-SCALE=110. SHELL-TUBE=TUBE  &
        DP-OPTION=GEOMETRY
    COLD-SIDE H-OPTION=GEOMETRY DP-SCALE=100. SHELL-TUBE=SHELL  &
        DP-OPTION=GEOMETRY

BLOCK HX-03 HEATX
    PARAM TYPE=COCURRENT PRES-COLD=102.31 U-OPTION=FILM-COEF  &
        F-OPTION=GEOMETRY
    FEEDS HOT=H-OIL-O COLD=CD-BOT-O
    PRODUCTS HOT=C-OIL-I COLD=HT-BOT-I
    EQUIP-SPECS ORIENTATION=HORIZONTAL SHELL-DIAM=27.8 <cm>
    TUBES TOTAL-NUMBER=52 MATERIAL=TP-304-SS LENGTH=0.8  &
        OUTSIDE-DIAM=1. <in> PITCH=30. <mm> WALL-THICK=1.2 <mm>
    NOZZLES SNOZ-INDIAM=1. <in> SNOZ-OUTDIAM=1. <in>  &
        TNOZ-INDIAM=1. <in> TNOZ-OUTDIAM=3. <in>
    SEGB-SHELL NBAFFLE=5 BAFFLE-CUT=0.25 SHELL-BFL-SP=2. <mm>
    HOT-SIDE H-OPTION=GEOMETRY SHELL-TUBE=SHELL  &



104

        DP-OPTION=GEOMETRY
    COLD-SIDE H-OPTION=GEOMETRY SHELL-TUBE=TUBE  &
        DP-OPTION=CONSTANT

BLOCK PACK-CL RADFRAC
    PARAM NSTAGE=5 ALGORITHM=SUM-RATES ABSORBER=NO MAXOL=200  &
        P-UPDATE=YES
    COL-CONFIG CONDENSER=NONE REBOILER=NONE
    FEEDS V-SUMP-O 6 ABOVE-STAGE / REFLUX-O 1 ON-STAGE /  &
        PRE-FD-O 4 ON-STAGE
    PRODUCTS TOP-I 1 V / L-SUMP-I 5 L
    P-SPEC 1 102.5
    COL-SPECS
    PACK-RATE 1 1 3 RASCHIG VENDOR=GENERIC PACK-MAT=METAL  &
        PACK-SIZE="1-IN" STICH1=48. STICH2=8. STICH3=2.  &
        PACK-HT=1.39 DIAM=0.25 DPMETH=ECKERT P-UPDATE=YES
    PACK-RATE 2 4 5 RASCHIG VENDOR=GENERIC PACK-MAT=METAL  &
        PACK-SIZE="1-IN" STICH1=48. STICH2=8. STICH3=2.  &
        PACK-HT=0.41 DIAM=0.25 DPMETH=ECKERT P-UPDATE=YES

BLOCK V-BOT1 VALVE
    PARAM CALC-CV=YES P-DROP=0.1 CHAR-EQN=EQUAL-PERCENTAGE  &
        MAX-FLO-COEF=100. PDRP-FAC=0.8 PREC-FAC=0.8  &
        CHECK-CHOKE=NO

BLOCK V-BOT2 VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

BLOCK V-BOTCL VALVE
    PARAM P-DROP=0.1
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BLOCK V-BYPASS VALVE
    PARAM P-OUT=102.21

BLOCK V-CDBOT VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

BLOCK V-COIL VALVE
    PARAM P-DROP=5.

BLOCK V-COIL2 VALVE
    PARAM P-DROP=5.

BLOCK V-CON1 VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

BLOCK V-CON2 VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

BLOCK V-CWAT1 VALVE
    PARAM P-DROP=2.

BLOCK V-CWAT2 VALVE
    PARAM P-DROP=2.

BLOCK V-DIST1 VALVE
    PARAM CALC-CV=YES P-DROP=0.1 CHAR-EQN=EQUAL-PERCENTAGE  &
        MAX-FLO-COEF=7. PDRP-FAC=0.8 PREC-FAC=0.8 CHECK-CHOKE=NO

BLOCK V-DIST2 VALVE
    PARAM P-DROP=0.1
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BLOCK V-FEED1 VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

BLOCK V-FEED2 VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

BLOCK V-HOIL1 VALVE
    PARAM P-DROP=5.

BLOCK V-HOIL2 VALVE
    PARAM P-DROP=5.

BLOCK V-HTBOT VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

BLOCK V-HWAT1 VALVE
    PARAM P-DROP=2.

BLOCK V-HWAT2 VALVE
    PARAM P-DROP=2.

BLOCK V-LSUMP VALVE
    PARAM P-OUT=102.21

BLOCK V-PREFD VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

BLOCK V-PTDIST VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

BLOCK V-REFLUX VALVE
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    PARAM CALC-CV=YES P-DROP=0.1 CHAR-EQN=EQUAL-PERCENTAGE  &
        MAX-FLO-COEF=7. PDRP-FAC=0.8 PREC-FAC=0.8 CHECK-CHOKE=NO

BLOCK V-TOP VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

BLOCK V-VENT VALVE
    PARAM CALC-CV=YES P-OUT=102. CHAR-EQN=EQUAL-PERCENTAGE  &
        MAX-FLO-COEF=1. PDRP-FAC=0.7 PREC-FAC=0.6 CHECK-CHOKE=NO

BLOCK V-VSUMP VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

CONV-OPTIONS
    WEGSTEIN MAXIT=3500
    DIRECT MAXIT=100
    SECANT MAXIT=100
    BROYDEN MAXIT=100
    NEWTON MAXIT=1000
    SQP MAXIT=100

BLOCK-REPORT COMPBAL

STREAM-REPOR MOLEFLOW MASSFLOW MOLEFRAC MASSFRAC PROPERTIES=PS-1

PROPERTY-REP PARAMS PCES PARAM-PLUS
;
;
;
;
;
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