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งานวิจัยนี้ได้น าเสนอเกี่ยวกับการวิเคราะห์สมรรถนะของการปรับปรุงกระบวนการแก๊ส

ซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ด้วยวิธีแคลเซียมลูปปิงส าหรับการผลิต
ไฮโดรเจนที่มีความบริสุทธิ์สูง โดยใช้ทางปาล์มเป็นวัตถุดิบและใช้แคลเซียมออกไซด์เป็นตัวดูดซับ
คาร์บอนไดออกไซด์ การจ าลองกระบวนการจะถูกพัฒนาโดยใช้แบบจ าลองแอสเพนพลัส (Aspen 
Plus simulator) และใช้ในการวิเคราะห์ผลกระทบของตัวแปรด าเนินการที่ศึกษา  เช่น อุณหภูมิ
แก๊สซิฟิเคชัน อัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล (S/B) อัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวล (CaO/B) 
และอุณหภูมิไรเซอร์ ต่อประสิทธิภาพของกระบวนการ ผลการศึกษาแสดงให้เห็นว่าการเพิ่มข้ึนของ
อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชันส่งผลดีตต่อการผลิตไฮโดรเจน ปริมาณไอน้ าที่เพ่ิมขึ้นส่งผลกระทบอย่างมาก
ต่อการผลิตไฮโดรจน การเพ่ิมขึ้นของแคลเซียมออกไซด์ที่ใช้เป็นตัวดูดซับมีบทบาทอย่างสูงต่อการ
ลดการผลิตคาร์บอนไดออกไซด์และสนันสนุนการผลิตไฮโดรเจนให้เพ่ิมสูงขึ้น  อุณหภูมิไรเซอร์ที่
อุณหภูมิต่ าส่งเสริมการผลิตไฮโดรเจน ความเข้มข้นของไฮโดรเจนที่สูงที่สุดคือ 99 % สามารถท าได้
ภายใต้สภาวะอุณหภูมิของแก๊สซิฟิเคชันที่ 650 °C อัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล เท่ากับ 1 อัตราส่วน
แคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวล เท่ากับ 1.6 และอุณหภูมิไรเซอร์ เท่ากับ 550 °C ประสิทธิภาพเชิง
ความร้อนของกระบวนการได้ถูกปรับปรุงโดยการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนตาม
หลักการการวิเคราะห์จุดพินช์ เพ่ือน าพลังงานความร้อนที่เหลือจากกระบวนการกลับมาใช้ให้เกิด
ประโยชน์สูงสุด พบว่าประสิทธิภาพเชิงความร้อนรวมของระบบเพ่ิมขึ้นจากเดิม 60.20 % ไปเป็น 
75.30 % 
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Performance of an enhanced biomass gasification process integrated with 

calcium looping CO2 capture for high-purity hydrogen production using oil palm 
fronds as feedstock and calcium oxide (CaO) as CO2 absorbent is presented in this 
study. The process model is developed by using an Aspen Plus simulator and used 
to analysis of effects of key operating conditions, i.e., the temperature of 
gasification, steam to biomass ratio (S/B), calcium oxide to biomass ratio (CaO/B) 
and temperature of the riser on process performance. The results show that the 
increase of gasification temperature favors hydrogen production. A large amount of 
steam has crucial impact on hydrogen production. The addition of CaO sorbent 
plays an important role in reducing CO2 and supports high-hydrogen production. 
The low temperature of riser improves hydrogen production. The maximum 
hydrogen concentration of 99% is obtained under the gasification temperature of 
650 °C, steam to biomass ratio (S/B) of 1, calcium oxide to biomass ratio (CaO/B) of 
1.6 and riser temperature of 550 °C. The thermal efficiency of the process is further 
improved via the heat exchanger network based on pinch analysis for maximum 
heat recovery and it is found that the overall thermal efficiency of the process 
increases from 60.20% to 75.30%. 
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บทที่ 1 
บทน า 

 
1.1 ที่มาและความส าคัญ 

 เนื่องจากปัจจุบันสังคมได้ให้ความส าคัญกับสิ่งแวดล้อมมากยิ่งขึ้น โดยปัญหาสิ่งแวดล้อมที่
เกิดขึ้นส่วนหนึ่งมาจากกระบวนการผลิตพลังงาน ดังนั้นแหล่งพลังงานที่สามารถมาทดแทนเชื้อเพลิง
ฟอสซิลนั้นจึงควรเป็นแหล่งพลังงานที่ยั่งยืน เป็นมิตรกับสิ่งแวดล้อม ลดการปล่อยแก๊สเรือนกระจก 
กระบวนการการผลิตเพ่ือให้ได้มาซึ่งพลังงานควรใช้เวลาไม่นานและให้พลังงานสูง สามารถน าไปใช้
ประโยชน์ได้หลากหลาย และราคาไม่แพง ไฮโดรเจน (Hydrogen, H2) เป็นอีกหนึ่งทางเลือกที่ก าลัง
ได้รับความสนใจเป็นอย่างมากในการน ามาใช้เพ่ือลดสัดส่วนการใช้เชื้อเพลิงจากฟอสซิล (Shanyan 
และคณะ (2018) อีกทั้งไฮโดรเจนยังเป็นสารตั้งต้นที่ใช้ในอุตสาหกรรมต่าง ๆ เช่น อุตสาหกรรม
อาหาร อุตสาหกรรมการผลิตปุ๋ย ฯลฯ  
 โดยทั่วไปไฮโดรเจนมักอยู่ในรูปของสารประกอบ เช่น สารประกอบไฮโดรคาร์บอนต่าง ๆ 
(CxHy) เชื้อเพลิงฟอสซิล และน้ า (H2O) ดังนั้นไฮโดรเจนจึงไม่จัดว่าเป็นแหล่งพลังงานเบื้องต้น 
(primary energy source) หรือวัตถุดิบ (feedstock) ของการผลิตเชื้อเพลิง ที่ถูกต้องควรจะให้ค า
จ ากัดความของไฮโดรเจนว่าสื่อพลังงาน (Energy carrier) ตัวอย่างของสื่อพลังงานที่เราคุ้นเคยคือ
ไฟฟ้า ดังนั้นหากจะน าไฮโดรเจนมาใช้งาน จึงต้องเปลี่ยนสารประกอบไฮโดรเจนให้อยู่ในรูปของแก๊ส
ไฮโดรเจนซึ่งต้องผ่านกรรมวิธีที่ซับซ้อน โดยกระบวนการผลิตไฮโดรเจนมีหลายวิธี ได้แก่ วิธีรีฟอร์มมิง
ด้วยไอน้ า (steam reforming) วิธีแก๊สซิฟิเคชัน (gasification) และวิธีออกซิเดชันบางส่วน (partial 
oxidation) ซึ่งแต่ละวิธีขึ้นอยู่กับแหล่งพลังงานเบื้องต้นที่ใช้เป็นวัตถุดิบในการผลิต  ซึ่งชีวมวลถือเป็น
แหล่งพลังงานหมุนเวียนที่มีศักยภาพที่สามารถผลิตไฮโดรเจนได้ 
 ชีวมวล (biomass) เป็นแหล่งกักเก็บพลังงานในธรรมชาติโดยกักเก็บพลังงานจากดวงอาทิตย์
ผ่านกระบวนการสังเคราะห์ด้วยแสง ชีวมวลจึงเป็นเชื้อเพลิงที่มีการหมุนเวียนที่สามารถน ามาใช้เป็น
แหล่งพลังงานที่ทดแทนพลังงานจากซากดึกด าบรรพ์ หรือพลังงานฟอสซิลได้ โดยสามารถแบ่ง
ประเภทของชีวมวลได้ดังนี้  ชีวมวลที่เกิดจากการเพาะปลูก คือ ชีวมวลที่ปลูกขึ้นมาเพ่ือใช้เป็น
เชื้อเพลิงชีวมวลโดยตรง เช่น ปาล์มน้ ามัน ข้าวโพด และมันส าปะหลัง เป็นต้น และชีวมวลที่เกิดจาก
ของเสียทางการเกษตร เช่น แกลบ, ฟางข้าว, กะลาปาล์ม เป็นต้น (กรมพัฒนาพลังงานทดแทนและ
อนุรักษ์พลังงาน 2556 ) ในเกษตรกรรมจากปาล์มน้ ามัน ทางปาล์มเป็นหนึ่งในเศษวัสดุเหลือทิ้งที่มี
เป็นจ านวนมาก ปาล์มน้ ามันเป็นพืชเศรษฐกิจที่มีบทบาทส าคัญในธุรกิจน้ ามันพืชเพ่ือการบริโภค และ
เป็นวัตถุดิบส าหรับอุตสาหกรรมต่อเนื่อง นอกจากนี้ปาล์มน้ ามันยังมีบทบาทส าคัญในการใช้ผลิตไบโอ
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ดีเซลส าหรับใช้เป็นพลังงานทดแทน โดยปลูกมากในจังหวัดทางภาคใต้ของไทย ปาล์มน้ ามันมีอายุการ
เก็บเกี่ยวผลผลิตประมาณ 25 ปี จากฐานข้อมูลศักยภาพชีวมวลในประเทศไทยประจ าปีเพาะปลูก 
(2556) พบว่าสัดส่วนชีวมวลต่อผลผลิต ผลผลิตจากใบและทางปาล์มมีค่า 1.41 ตัน/ตันผลผลิต 
หมายความว่าทุก ๆ การเก็บเกี่ยวปาล์มน้ ามันจะมีทางปาล์มเป็นเศษวัสดุหลือทิ้งจากการเก็บเกี่ยวเป็น
ปริมาณมาก ซึ่งโดยทั่วไปเกษตรกรจะน าทางปาล์มที่เหลือไปท าเป็นอาหารสัตว์ หรือน ามาใช้เป็นปุ๋ย
อินทรีย์และใช้เพ่ิมความชื้นให้กับสวนปาล์ม งานวิจัยนี้จึงสนใจที่จะน าทางปาล์มมาผลิตเป็นแก๊ส
เชื้อเพลิงผ่านกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันซึ่งยังไม่เป็นที่แพร่หลายมากนัก เพ่ือเป็นการเพ่ิมมูลค่าให้กับ
ทางปาล์ม นอกเหนือจากการน าไปท าอาหารสัตว์ หรือเป็นปุ๋ย 
 กระบวนการแก๊สซิ ฟิ เคชัน เป็นกระบวนการ เชิ งเคมีความร้อน (thermochemical 
conversion process) ที่ได้รับความนิยมสูงสุดในการเปลี่ยนเชื้อเพลิงที่เป็นแข็ง คือชีวมวลไปเป็น
แก๊สสังเคราะห์ (syngas) กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันของชีวมวลด าเนินงานโดยใช้ความร้อนที่อุณหภูมิ
สูง และอาศัยตัวกลางในการท าปฏิกิริยา (gasifying agent) ได้แก่ อากาศ น้ า ออกซิเจนบริสุทธิ์ เป็น
ต้น กรณีการใช้อากาศเป็นตัวท าปฏิกิริยาจะได้แก๊สที่มีค่าความร้อนต ่า หากมีการเติมไอน ้าจะท าให้ได้
แก๊สที่มีค่าความร้อนเพ่ิมสูงขึ้น ( Schuster และคณะ 2001) ส่วนกรณีการใช้ออกซิเจนบริสุทธิ์แทน
อากาศจะท าให้ได้แก๊สที่มีค่าความร้อนสูง ในทางปฏิบัติการผลิตออกซิเจนบริสุทธิ์ต้องใช้ต้นทุนในการ
ด าเนินการสูง ดังนั้นการใช้ไอน้ าเป็นตัวกลางในการท าปฏิกิริยาจึงมีประสิทธิภาพสูงที่สุดในการผลิต
ไฮโดรเจนเมื่อเทียบกับอากาศและออกซิเจนบริสุทธิ์ อีกทั้งแก๊สผลิตภัณฑ์ท่ีได้มีความสะอาดและส่งผล
กระทบต่อสิ่งแวดล้อมน้อยกว่า 
 เตาปฏิกรณ์แบบฟูลอิดไดซ์เบด (Fluidized bed gasifier) ได้รับความนิยมที่จะน ามาใช้กับ
กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวล (Corella และคณะ 1998 และ Liu และคณะ 2000) แต่เนื่องจาก
เตาปฏิกรณ์ฟลูอิดไดซ์เบดแบบเดี่ยวการเปลี่ยนแปลงสภาพของแข็งท าได้ไม่สูงมากนัก (Li และคณะ 
2004) จึงมีการศึกษาและพัฒนาเตาปฏิกรณ์แบบฟลูอิดไดซ์เบด โดยแยกออกเป็นเตาปฏิกรณ์แบบฟลู
อิดไดซ์เบดแบบหมุนวน (circulating fluidized bed) ออกมาเป็นส่วนเผาไหม้ และเตาปฏิกรณ์ฟลู
อิดไดซ์เบดแบบฟองอากาศ (bubbling fluidized bed) เป็นส่วนแก๊สซิฟิเคชัน (Hermann และคณะ 
2002) โดยแก๊สซิฟิเคชันจะได้รับความร้อนจากการหมุนวนของเบดระหว่างเตาปฏิกรณ์ทั้งสอง เรียก
เตาปฏิกรณ์ชนิดนี้ว่า เตาปฏิกรณ์ฟลูอิดไดซ์เบดแบบคู่ (dual fluidized bed, DFB) Myohanen 
และคณะ (2018) ได้ศึกษาการจ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันด้วยไอน้ า ด าเนินการในเตาปฏิกรณ์
แบบเบดคู่ ประกอบด้วยเตาปฏิกรณ์ฟลูอิไดซ์เบดแบบฟองอากาศและเตาฟลูอิไดซ์เบดแบบหมุนวน 
โดยการศึกษานีจ้ะใช้เตาแบบฟลูอิไดซ์เบดแบบคู่ในการจ าลองกระบวนการ 
 ในการผลิตไฮโดรเจนผ่านกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันของชีวมวล แก๊สผลิตภัณฑ์ (producer 
gas) ที่ได้จะมีปริมาณแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) ถูกปลดปล่อยออกมาจ านวนมาก ซ่ึงเป็นที่ทราบ
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กันดีว่าแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์เป็นสาเหตุที่ท าให้เกิดสภาวะโลกร้อน (global warming) จึงควรมี
ขั้นตอนการแยก CO2 ออกจากแก๊สผลิตภัณฑ์ก่อนปล่อยสู่บรรยากาศ โดยวิธีที่นิยมน ามาใช้ในการดัก
จับคาร์บอนไดออกไซด์ในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันคือ วิธีแคลเซียมลูปปิงแก๊สซิฟิเคชัน (calcium 
looping gasification, CLG) มีจุดประสงค์เพ่ือที่จะท าให้การผลิตไฮโดรเจนเกิดได้อย่างต่อเนื่อง โดย
การดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ในเตาปฏิกรณ์ การวนลูปจะท าให้แคลเซียมออกไซด์สามารถฟ้ืนฟู
สภาพและสามารถน ากลับมาใช้ใหม่ในกระบวนการได้ (Udomsirichakorn และคณะ 2014) Han 
และคณะ (2013) และ Acharya และคณะ (2012) ได้ศึกษากระบวนการแคลเซียมลูปปิงแก๊สซิฟิเค
ชันในเตาปฏิกรณ์แบบฟลูอิดไดซ์เบดแบบคู่ พบว่านอกจากแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์จะลดลงแล้ว 
ปริมาณไฮโดรเจนที่ผลิตได้ก็มากขึ้นด้วย ส าหรับวัสดุที่นิยมน ามาใช้เป็นตัวดูดซับในโรงงาน
อุตสาหกรรมคือสารละลายเอมีนเช่น โมโนเอทาโนลามีน (MEA) แต่มีข้อจ ากัดคือ ประสิทธิภาพใน
การดูดซึมแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ต่ า (กรัมของก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ต่อกรัม MEA ต่ า) เนื่องจาก 
MEA มีความเป็นเบสสูงท าให้เครื่องมือถูกกัดกร่อน (Fauth และคณะ 2005) จึงมีการศึกษาใช้ตัวดูด
ซับโลหะออกไซด์เพ่ือลดข้อจ ากัดดังกล่าว โดยแคลเซียมออกไซด์ (CaO) ได้รับความสนใจที่จะน ามาใช้
ส าหรับดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ มีข้อดีคือ หาง่าย ราคาถูก ใช้งานง่ายกับเครื่องปฏิกรณ์แบบฟลูอิ
ได ซ์ เบ ด  (fluidized bed reactor) แ ล ะมี ค ว าม เฉ พ าะ เจ าะจ ง ใน ก าร เลื อ ก ดั ก จั บ แ ก๊ ส
คาร์บอนไดออกไซด์ การดักจับคาร์บอนไดออกไซด์โดยใช้แคลเซียมออกไซด์เป็นตัวดูดซับนั้น 
นอกจากจะช่วยด้านสิ่งแวดล้อมแล้ว ยังช่วยเพ่ิมปริมาณไฮโดรเจนในแก๊สผลิตภัณฑ์อีกด้วย  (พนิชา
และอมรชัย 2016)  

กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียมลูปปิง
สามารถช่วยให้การผลิตไฮโดรเจนมีปริมาณมากขึ้นและยังช่วยลดปริมาณคาร์บอนไดออกไซด์ที่ปล่อย
สู่บรรยากาศ แต่อย่างไรก็ตามเมื่อพิจารณาที่แก๊สผลิตภัณฑ์พบว่ายังมีปริมาณของคาร์บอนไดซ์
ออกไซด์เหลืออยู่ นอกจากนี้กระบวนการแคลเซียมลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลที่ใช้ไอน้ าเป็นตัวท า
ปฏิกิริยาจะมีปัญหาหลักคือ ต้องการพลังงานจากภายนอกที่สูงมากเพ่ือมาให้กับ    รีเจนเนอเร เตอร์ 
(Detchusananard และคณะ 2017) ท าให้ประสิทธิภาพเชิงความร้อนของระบบมีค่าต่ า ในการศึกษา
นี้จึงมีวัตถุประสงค์ที่จะลดปริมาณคาร์บอนไดซ์ออกไซด์ที่เหลืออยู่ และต้องการไฮโดรเจนที่มีความ
บริสุทธิ์สูง โดยจะด าเนินปรับปรุงการจ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีว -มวลร่วมกับการดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียมลูปปิงผ่านโปรแกรม Aspen Plus ภายใต้สภาวะสมดุล  และ
ปรับปรุงประสิทธิภาพของกระบวนการ โดยการน าพลังงานที่เกิดขึ้นจากกระบวนการกลับมาใช้ให้
ได้มากที่สุด เพ่ือที่จะใช้พลังงานภายนอกให้น้อยที่สุด ด้วยการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความ
ร้อนโดยอาศัยหลักการการวิเคราะห์จุดพินช์ 
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1.2 วัตถุประสงค์  

เพ่ือวิเคราะห์และปรับปรุงการกระบวนการแก๊สซิ ฟิ เคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์ด้วยกระบวนการแคลเซียมลูปปิ ง  (calcium looping) ผ่านการจ าลอง
กระบวนการ 

 
1.3 ขอบเขตงานวิจัย 

1.3.1 จ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ในเตา
ปฏิกรณ์แบบฟลูอิไดซ์เบด โดยใช้ไอน้ าเป็นตัวท าปฏิกิริยา ใช้ทางปาล์มเป็นวัตถุดิบและใช้แคลเซียม
ออกไซด์ (CaO) เป็นตัวดูดซับคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) 
1.3.2 ปรับปรุงการจ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์
แบบแคลเซียมลูปปิง โดยการเพ่ิมท่อไรเซอร์ (riser) ที่แก๊สซิไฟเออร์ 
1.3.3 ศึกษาผลของพารามิเตอร์ ได้แก่ อุณหภูมิของแก๊สซิฟิเคชัน อุณหภูมิของท่อไรเซอร์ อัตราส่วน
ไอน้ าต่อชีวมวล และอัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวลที่ส่งผลต่อองค์ประกอบของแก๊ส
สังเคราะห์ (syngas) และปริมาณไฮโดรเจน 
1.3.4 ออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนเพ่ือน ากลับพลังงานความร้อนกลับมาใช้ให้มาก
ที่สุด 
 
1.4 ประโยชน์ที่คาดว่าจะได้รับ 

1.4.1 เพ่ิมมูลค่าให้กับทางปาล์ม สิ่งที่เหลือจากการเก็บเกี่ยวปาล์มน้ ามัน โดยการน ามาผลิตเป็น
พลังงาน อีกทั้งยังเป็นแนวทางการศึกษางานวิจัยที่เกี่ยวกับแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลที่ใช้ทางปาล์มเป็น
วัตถุดิบหลักซึ่งยังไม่แพร่หลายมากนัก 
1.4.2 ลดการปล่อยแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ ซึ่งเป็นแก๊สเรือนกระจกสาเหตุของการเกิดภาวะโลกร้อน 
1.4.3 น าไฮโดรเจนที่ผลิตได้ไปใช้ในเซลล์เชื้อเพลิง (Fuel cell) ที่ต้องกรแก๊สไฮโดรเจนที่มีความ
บริสุทธิ์สูง เพ่ือป้องกันไม่ให้เกิดความเสียหายต่อเซลล์เชื้อเพลิง 
1.4.4 ลดพลังงานที่ต้องป้อนให้กับระบบ เนื่องจากปฏิกิริยาคาร์บอเนชัน (carbonation) เป็น
ปฏิกิริยาคายความร้อนสามารถเป็นแหล่งความร้อนให้กับปฏิกิริยาแก๊สซิฟิเคชันซึ่งเป็นปฏิกิริยาดูด
ความร้อน  
1.4.5 น าความร้อนที่ได้จากกระบวนการกลับมาใช้ในระบบให้เกิดประโยชน์สูงสุด  เพ่ือลดการใช้
พลังงานจากภายนอกกระบวนการ 
 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

บทที่ 2 
ทฤษฎ ี

 
ในบทนี้จะกล่าวถึงไฮโดรเจน ซึ่งเป็นเชื้อเพลิงที่ได้รับความสนใจเพ่ือที่จะมาทดแทนพลังงาน

จากเชื้อเพลิงฟอสซิล รวมไปถึงชีวมวลที่ใช้ส าหรับผลิตไฮโดรเจร ซึ่งชีวมวลที่ใช้ศึกษาคือ ทางปาล์ม 
กระบวนการที่แปลงสภาพชีวมวลไปเป็นพลังงานรูปแบบต่างๆ คือ กระบวนการทางชีวเคมี และ
กระบวนการทางความร้อนเคมี โดยกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันเป็นวิธีที่ได้รับความนิยมสูงสุด ชีวมวล
ไปเป็นแก๊สเชื้ อเพลิง เตาปฏิกรณ์ที่ ใช้กับแก๊สซิ ฟิ เคชัน และกระบวนการการดักจับแก๊ส
คาร์บอนไดออกไซด์ที่มีแคลเซียมออกไซด์เป็นตัวดูดซับ นอกจากนี้ยังศึกษาการวิเคราะห์จุดพินช์เพ่ือ
ใช้ในการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน 
 
2.1 ไฮโดรเจน (Hydrogen)  

 แก๊สไฮโดรเจน (Hydrogen, H2) ถือได้ว่าเป็นเชื้อเพลิงอนาคต ทั้งนี้เนื่องจากไม่ส่งผลกระทบ
ต่อสิ่งแวดล้อมเมื่อเกิดการเผาไหม้กับแก๊สออกซิเจน (O2) โดยจะมีเพียงไอน้ า (H2O) เป็นผลพลอยได้ 
แตกต่างจากเชื้อเพลิงอ่ืน ๆ ที่ให้แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) เป็นผลพลอยได้ โดยแก๊สไฮโดรเจนที่
ได้สามารถน าไปผลิตกระแสไฟฟ้าโดยป้อนเข้าเซลล์เชื้อเพลิง (Fuel cell) ซึ่งขณะนี้นักวิจัยทั่วโลกให้
ความสนใจเป็นอย่างมากในการพัฒนาเซลล์เชื้อเพลิงมาประยุกต์ใช้ในด้านต่าง  ๆ เนื่องจาก
ประสิทธิภาพของเซลล์เชื้อเพลิงมีค่าสูงกว่าอุปกรณ์ผลิตไฟฟ้าแบบอ่ืน  ๆ มาก ดังนั้นพลังงาน
ไฮโดรเจนจึงเป็นอีกทางเลือกหนึ่งที่สามารถน ามาใช้ทดแทนพลังงานดั้งเดิมได้ เนื่องจากคุณประโยชน์
ในด้านต่าง ๆ โดยสรุปดังนี้ 
 1) แหล่งพลังงานดั้งเดิมก่อให้เกิดแก๊สเรือนกระจก ซึ่งแก๊สชนิดนี้ส่งผลกระทบต่อการ
เปลี่ยนแปลงภูมิอากาศของโลกโดยเฉพาะแก๊สคาร์บอนมอนออกไซด์ ซึ่งเกิดจากการสันดาป 
(Combustion) ที่ไม่สมบูรณ์ของสารประกอบอินทรีย์ เช่น น้ ามัน แต่พลังงานไฮโดรเจนเป็นพลังงาน
สะอาดไม่ก่อให้เกิดแก๊สเรือนกระจก ดังนั้นจึงไม่ส่งผลให้เกิดภาวะโลกร้อน 
 2) การเผาไหม้ของเชื้อเพลิงดั้งเดิม ไม่ว่าจะมาจากยานพาหนะหรือแหล่งอุตสาหกรรมต่าง ๆ 
ก่อให้เกิดกลุ่มควันและฝุ่นละออง แต่พลังงานไฮโดรเจนไม่ก่อให้เกิดมลพิษทางอากาศเหล่านี้ 
 3) พลังงานไฮโดรเจนสามารถน าไปประยุกต์ใช้กับงานที่ต้องใช้พลังงานดั้งเดิมได้ เช่น ใช้เป็น
เชื้อเพลิงส าหรับครัวเรือน เครื่องยนต์สันดาปภายใน เครื่องกังหัน และเครื่องไอพ่น 
 4) ค่าพลังงานเชื้อเพลิงที่ได้จากไฮโดรเจนจะมากกว่าค่าพลังงานเชื้อเพลิงของไฮโดรคาร์บอน
และเชื้อเพลิงจากแอลกอฮอล์ เช่น เมทานอลและเอทานอลถึง 2.5 และ 5 เท่า ตามล าดับ 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

6 
 
 5) แก๊สไฮโดรเจนสามารถน าไปใช้กับเซลล์เชื้อเพลิง (Fuel cell) ในการผลิตไฟฟ้า ซึ่งอยู่
ระหว่างการพัฒนาและคาดว่าจะน ามาใช้อย่างกว้างขวางในอนาคต 
 
2.2 ชีวมวล (Biomass) 

 ชีวมวล หมายถึง สารอินทรีย์ที่ได้จากสิ่งมีชีวิตเช่นพืชและสัตว์ หรือกระบวนการที่เกิดขึ้นทาง
ธรรมชาติ โดยเป็นแหล่งกักเก็บพลังงานจากธรรมชาติและสามารถน ามาเปลี่ยนรูปเป็นพลังงานได้ ชีว
มวลสามารถแบ่งประเภทตามแหล่งก าเนิดได้ดังนี้ ชีวมวลที่เกิดจากการเพาะปลูก คือ ชีวมวลที่ปลูก
ขึ้นมาเพ่ือใช้เป็นเชื้อเพลิงชีวมวลโดยตรง เช่น ปาล์มน้ ามัน ข้าวโพด และ มันส าปะหลัง เป็นต้น ชีว
มวลที่เกิดจากของเสียทางการเกษตร เช่น แกลบ , ฟางข้าว, กะลาปาล์ม เป็นต้น ชีวมวลที่เกิดขึ้นใน
ป่าและอุตสาหกรรมป่าไม้ เช่น เศษใบไม้ กิ่งไม้ที่หักจากต้นไม้ หรือของเสียจากการแปรรูปไม้ เช่น ขี้
เลื้อย เป็นต้น ชีวมวลจากมูลสัตว์ เป็นสิ่งปฏิกูลที่เกิดจากการขับถ่ายของสัตว์ ชีวมวลจากขยะชุนชน 
หรือเรียกอีกชื่อหนึ่งว่า ขยะชุมชน (Municipal Solid Waste) ซึ่งชีวมวลเหล่านี้จะมีความชื้นที่สูงมาก 
ในการแปรรูปเชื้อเพลิงชีวมวลมาเป็นพลังงานมีต้นทุนที่ไม่สูง เนื่องจากเป็นแหล่งพลังงานที่ เกิดขึ้นใน
ธรรมชาติและสิ่งแวดล้อมในลักษณะเป็นวัฏจักร ท าให้วัฏจักรการปล่อยแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ที่เกิด
จากปฏิกิริยาความร้อนที่เกิดขึ้นจากการใช้เชื้อเพลิงชีวมวลนั้นเป็นระบบปิด (Closed Carbon Cycle 
or Zero Carbon Emission Cycle) ดังแสดงในรูปที่ 2.1 

 
รูปที่ 2. 1 วัฏจักรคาร์บอนแบบปิดของเชื้อเพลิงชีวมวล (สุรเชษฐ 2015)   
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2.2.1 ปาล์มน้ ามัน (Oil Palm) 

 ปาล์มน้ ามัน  (African Oil Palm) ชื่ อวิทยาศาสตร์  Elaeis guineensis Jacq เป็น พืช
เศรษฐกิจที่มีบทบาทส าคัญในธุรกิจน้ ามันพืชเพ่ือการบริโภค และเป็นวัตถุดิบส าหรับอุตสาหกรรม
ต่อเนื่อง นอกจากนี้ปาล์มน้ ามันยังมีบทบาทส าคัญในการใช้ผลิตไบโอดีเซลส าหรับใช้เป็นพลังงาน
ทดแทน ปลูกมากในจังหวัดภาคใต้ของไทย ได้แก่ จังหวัดสุราษฎร์ธานี กระบี่ นครศรีธรรมราช เป็น
ต้น โดยมีพ้ืนที่ปลูกปาล์มน้ ามันทั้งสิ้น ประมาณ 4.5 ล้านไร่ในปี 2559 (ศูนย์สารสนเทศการเกษตร 
2016) ผลผลิตปาล์มน้ ามันของไทยในไตรมาส 3/2559 อยู่ที่ 2.63 ล้านตัน เพ่ิมขึ้นเมื่อเทียบกับไตร
มาส 3/2558 ซึ่งอยู่ที่ 2.50 ล้านตัน หรือเพ่ิมข้ึนรอยละ 5.20 (ส านักงานเศรษฐกิจการเกษตร 2016)  
 ทางปาล์มน้ ามัน (Oil palm frond) คือ ส่วนของใบและก้านใบของต้นปาล์มน้ ามันนับเป็น
ผลพลอยได้จากการปลูกปาล์มน้ ามัน เกษตรกรจะต้องตัดใบล่างที่รองรับทะลายปาล์มน้ ามันก่อนการ
เก็บเกี่ยว หรือโค่นต้นทิ้งเพ่ือปลูกใหม่เมื่อต้นปาล์มน้ ามันมีอายุ 15 – 20 ปี โดยทั่วไปเกษตรกรจะเก็บ
เกี่ยวทะลายปาล์มน้ ามันทุก ๆ 15 – 20 วัน เฉลี่ยแล้วทุกเดือนจะมีการตัดทางใบปาล์มน้ ามันออก
อย่างน้อย 2 ทางใบต่อต้นหรือคิดเป็น 44 ทางใบต่อไร่ (อัตราปลูก 22 ต้นต่อไร่) ต้นปาล์มน้ ามันและ
ส่วนประกอบของทางปาล์มแสดงดังรูปที่ 2.2 
 

 
 

รูปที่ 2. 2 ต้นปาล์มน้ ามันและส่วนประกอบของทางปาล์ม ดัดแปลงจาก (Sulaiman และคณะ 
2015)   

ล ำต้น 

ต้นปำล์ม ทำงปำล์ม ใบ 
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2.3 การแปรสภาพเชื้อเพลิงชีวมวล (Biomass Conversion) 

 การเลือกใช้วิธีการแปลงสภาพชีวมวลไปเป็นพลังงานรูปแบบต่าง  ๆ ควรเลือกวิธีที่มี
ประสิทธิภาพและเหมาะสมกับชนิดของชีวมวลและความต้องการตามสภาพท้องที่นั้น ๆ กระบวนการ
แปรรูปชีวมวลให้เป็นพลังงานมี 2 กระบวนการ คือ 

2.3.1 กระบวนการทางชีวเคมี (Biochemical conversion)  
 เป็นกระบวนการเปลี่ยนรูปชีวมวลที่อาศัยจุลินทรีย์สลายโมเลกุลชีวมวลภายใต้สภาวะที่
เหมาะสม ได้พลังงานทั้งในสถานะของเหลว เช่น เอทานอล และสถานะแก๊ส เช่น แก๊สชีวภาพ เป็น
ตัน กระบวนการนี้แบ่งออกเป็น 
 1) กระบวนการหมักในสภาวะไร้ออกซิเจน (Anaerobic Digestion) เป็นการสลายโมเลกุล
ชีวมวลที่สภาวะไร้อากาศให้กลายเป็นแก๊ส เรียกว่า แก๊สชีวภาพ (biogas) ซึ่งมีองค์ประกอบที่ส าคัญ
คือมีเทน (CH4) 

 2) กระบวนการหมัก (Fermentation) เป็นการหมักคาร์โบไฮเดรตโดยจุลินทรีย์หรือยีสต์ ได้
ผลผลิตเป็นเมทานอลและเอทานอล ซึ่งสามารถใช้เป็น เชื้อเพลิงและในอุตสาหกรรมอ่ืนๆ เช่น 
อุตสาหกรรมปิโตรเคมี 

2.3.2 กระบวนการทางเคมีความร้อน (Thermochemical conversion) 
 เป็นกระบวนการเปลี่ยนรูปชีวมวลเป็นพลังงานโดยอาศัยกระบวนการทางเคมีความร้อน 
(Thermochemical conversion) ซึ่งเป็นการสลายพันธะเคมีของชีวมวลไปเป็นแหล่งพลังงานที่อยู่
ในรูปของแข็ง ของเหลวหรือแก๊ส วิธีการเปลี่ยนรูปโดยความร้อนขึ้นอยู่กับชนิดหรือประเภทของชีว
มวล และวัตถุประสงค์ในการใช้งาน ได้แก่ 
 1) การเผาไหม้ (Combustion) เป็นกระบวนการที่เกิดขึ้นโดยการเกิดปฏิกิริยาทางเคมีของ
สารที่ติดไฟได้ กับออกซิเจนโดยจะปล่อยพลังงานออกมาในรูปของความร้อนและแสงสว่าง ปฏิกิริยา
เกิดขึ้นที่อุณหภูมิมากกว่า 900 องศาเซลเซียส  และจะใช้ปริมาณออกซิเจนหรืออากาศในปริมาณที่
มากเกินพอในการท าปฏิกิริยา โดยสิ่งที่ต้องค านึงถึงในการเผาไหม้เชื้อเพลิงชีวมวลคือ ความชื้นที่มีอยู่
ในชีวมวล เนื่องจากพลังงานส่วนหนึ่งจะถูกใช้ในการระเหยความชื้นออกจากชีวมวลให้หมดก่อนใน
ระหว่างการเผาไหม ้จากนั้นชีวมวลที่ถูกเผาไหม้จึงสามารถให้พลังงานออกมาได้ 
 2) ไพโรไลซิส (Pyrolysis) เป็นการสลายพันธะเคมีของเชื้อเพลิงชีวมวลด้วยความร้อนโดยไม่
ใช้ออกซิเจนหรืออากาศในการท าปฏิกิริยา โดยเกิดขึ้นที่ช่วงอุณหภูมิประมาณ 200-600 องศา
เซลเซียส ภายใต้ความดันบรรยากาศปกติ เช่น การท าถ่าน ผลที่ได้จากกระบวนการนี้ประกอบด้วย
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ของแข็ง 30-50 % ของเหลว 18-20 % และแก๊ส 20-30 % ปริมาณผลผลิตแต่ละชนิดขึ้นอยู่กับการ
ก าหนดเงือ่นไขของอัตราการให้ความร้อน เวลาในการท าปฏิกิริยา และอุณหภูมิสูงสุด 
 3) แก๊สซิฟิเคชัน (Gasification) เป็นกระบวนการผลิตแก๊สจากชีวมวลโดยการเผาไหม้ชีวมวล
ในที่จ ากัดปริมาณอากาศหรือออกซิเจน (Partial Combustion) หรือการใช้ออกซิเจนบางส่วนในการ
ท าปฏิกิริยา (ประมาณร้อยละ 30 ของปริมาณอากาศที่ใช้สาหรับการเผาไหม้) โดยกระบวนการจะ
เกิดขึ้นที่ อุณหภูมิ 600-900 องศาเซลเซียส แก๊สที่ได้จากกระบวนการนี้ส่วนใหญ่ประกอบด้วย 
คาร์บอนมอนอกไซด์ ไฮโดรเจน และมีเทน ซึ่งเป็นแก๊สที่ให้พลังงานได้ โดยสามารถน าแก๊สที่ได้ไปเผา
ให้ความร้อนโดยตรง นอกจากนี้ยังสามารถน าแก๊สนี้ไปแยกองค์ประกอบแล้วใช้ตามวัตถุประสงค์ที่
แตกต่างกันตามคุณสมบัติของแก๊สแต่ละชนิด 
 4) การผลิตเชื้อเพลิงเหลว (Liquidification) คือการสลายโมเลกุลชีวมวลด้วยความร้อนให้
อยู่ในรูปเชื้อเพลิงเหลว มีอยู่ 2 ระบบ คือ 
 4.1) ระบบการเปลี่ยนทางอ้อม (indirect conversion)  
 4.2) ระบบการเปลี่ยนทางตรง (direct conversion)  
 
2.4 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน (Gasification) 

 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน หรือกระบวนการผลิตแก๊สเชื้อเพลิงเป็นกระบวนการแปลงสภาพ
เชื้อเพลิงแข็งที่มีองค์ประกอบของคาร์บอนเป็นแก๊ส โดยผ่านปฏิกิริยาออกซิเดชันบางส่วน (Partial 
oxidation) ที่อุณหภูมิสูงกับตัวกลางในการท าปฏิกิริยา (gasifying agent) เช่น อากาศ ออกซิเจน 
และ/หรือไอน้ า เป็นต้น ในช่วงอุณหภูมิ 800-1,000 องศาเซลเซียส  แก๊สเชื้อเพลิงที่ได้ (Producer 
gas) มีองค์ประกอบหลักคือ ไฮโดรเจน (H2) คาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) คาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) 
และมีเทน (CH4) กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันสามารถแบ่งไดต้ามตัวกลางที่ใช้ท าปฏิกิริยา เช่น 

1) Air-Blown Gasification กระบวนการชนิดนี้เกิดขึ้นโดยใช้อากาศเป็นตัวท าปฏิกิริยากับ
เชื้อเพลิงในชั้นเผาไหม้ ได้ความร้อนและคาร์บอนไดออกไซด์ และถูกส่งต่อไปเพ่ือผลิตเป็นแก๊ส
เชื้อเพลิงโดยกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน แก๊สที่ได้จะมีค่าความร้อนไม่สูงนักเนื่องจากมีไนโตรเจนที่อยู่
ในอากาศเป็นองค์ประกอบอยู่ในแก๊สเชื้อเพลิง 70 % และแก๊สที่ให้พลังงานคือคาร์บอนมอนอกไซด์ 
ไฮโดรเจน และมีเทน รวมถึงสารระเหยต่าง ๆ รวมกันประมาณ 30 %   
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2) Oxidative Gasification ลักษณะของปฏิกิริยาการเกิดแก๊สชนิดนี้จะใช้ออกซิเจน
บริสุทธิ์แทนอากาศซึ่งท าให้ได้แก๊สเชื้อเพลิงที่มีค่าความร้อนสูง เพราะไม่มีไนโตรเจนเป็นองค์ประกอบ
ในแก๊สเชื้อเพลิง การควบคุมกระบวนการเผาไหม้สามารถท าได้ดีกว่า แต่ในทางปฏิบัติต้องค านึงถึง
ความคุ้มค่าทางด้านเศรษฐศาสตร์ เนื่องจากราคาของออกซิเจนบริสุทธิ์มีราคาสูง 

3) Steam Gasification ในกระบวนการนี้ใช้ไอน้ าช่วยในการท าปฏิกิริยากับเชื้อเพลิง ซึ่ง
จะช่วยเพิ่มค่าความร้อนให้กับแก๊สเชื้อเพลิง โดยเป็นการเพิ่มไฮโดรเจน แต่อุณหภูมิการเกิดปฏิกิริยา
จะต้องสูงโดยไม่ควรต่ ากว่า 800 องศาเซลเซียส จึงจะท าให้เกิดปฏิกิริยาได้  

4) Hydrogen Gasification เป็นกระบวนการที่ใช้ไฮโดรเจนแทนอากาศท าปฏิกิริยากับ
เชื้อเพลิงโดยไม่มีการใช้อากาศหรือออกซิเจนเข้าท าปฏิกิริยา ปกติจะเกิดปฏิกิริยาขึ้นที่อุณหภูมิ
ประมาณ 750 องศาเซลเซียส ภายใต้ความดันสูง 20 เมกะปาสคาล (MPa) โดยแก๊สที่ได้ประกอบด้วย
มีเทนเป็นส่วนใหญ่ ซึ่งโดยทั่วไปกระบวนการนี้จะสร้างขึ้นเพ่ือใช้ในกระบวนการสังเคราะห์เชื้อเพลิง 
(Synthetic Fuel) 

2.4.1 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันในเตาผลิตแก๊ส  
 ปฏิกิริยาในการผลิตแก๊สโดยทั่วไปถูกแบ่งออกเป็น 4 โซนส าคัญ ซึ่งแบ่งได้จากความแตกต่าง
ของอุณหภูมิ ปฏิกิริยาที่เกิดขึ้น และผลผลิตที่ได้ในแต่ละชั้น โดยที่ความเป็นจริงแต่ละโซนอาจอยู่
เลื่อมล้ ากัน (Overlap) ดังรูปที่ 2.3 

 1) โซนอบแห้ง (Drying zone) 
 มีหน้าที่อบแห้งและระเหยน้ าหรือความชื้นออกจากวัตถุดิบด้วยความร้อน ในช่วงอุณหภูมิ
ตั้งแต่ประมาณ 40 – 200 องศาเซลเซียส  โดยที่อุณหภูมิดังกล่าวจะท าให้ความชื้นลดลงได้ประมาณ 
ร้อยละ 5 และค่าความชื้นของวัตถุดิบที่เหมาะสมในการน ามาใช้งานควรมีค่าต่ ากว่าร้อยละ 30 เพ่ือให้
วัตถุดิบเชื้อเพลิงมีความแห้งและง่ายต่อการติดไฟ จะเห็นได้ว่าวัตถุดิบที่น ามาใช้ควรมีความชื้นต่ า
เนื่องจากปริมาณความชื้นในวัตถุดิบมีผลต่อความเสถียรต่อการเผาไหม้เชื้อเพลิงในระบบ 
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รูปที่ 2. 3 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน (Knoef และ Ahrenfeldt 2005) 

 
 2) โซนกลั่นสลาย (Pyrolysis zone)  
 เป็นโซนที่ติดอยู่กับโซนเผาไหม้และได้รับความร้อนโดยตรงจากโซนเผาไหม้ ในชั้นนี้เชื้อเพลิง
จะถูกย่อยสลายด้วยความร้อนโดยปราศจากออกซิเจน เพ่ือแปลงสภาพชีวมวลให้กลายเป็นไอสาร
ระเหย (volatile matter) ถ่านชาร์ (char) ไอน้ ามันทาร์ (tar) ไอน้ า (H2O) และแก๊สต่าง ๆ อุณหภูมิ
ในโซนนี้จะเกิดขึ้นระหว่าง 200-500 องศาเซลเซียส  ส่วนที่เป็นแก๊สและไอน้ ามันทาร์จะไหลออกไป
จากเตา ถ่านชาร์ (char) ซึ่งเป็นของแข็งที่เหลืออยู่จะไปท าปฏิกิริยาต่อในโซนรีดักชันและโซนเผาไหม้ 
ดังสมการที่ 2.1 
 
Dry Biomass + Heat    Charcoal + CO + CO2 + H2O + CH4  (2.1) 
     + C2H6 + Pyroligeous Acid + Tars 
 
 3) โซนเผาไหม้ (Oxidation zone) 
 ในบริเวณโซนนี้เป็นต าแหน่งที่เชื้อเพลิงกับออกซิเจนท าปฏิกิริยาเคมีกัน โดยที่คาร์บอนและ
ไฮโดรเจนที่มีอยู่ในเชื้อเพลิงจะเผาไหม้กับออกซิเจน ซึ่งท าให้เกิดแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์และไอน้ า 
ในส่วนนี้ผลิตภัณฑ์ที่เป็นสารระเหยและถ่านชาร์ ที่หลงเหลืออยู่บางส่วนจะท าปฏิกิริยากับออกซิเจน
หรือไอน้ า เพ่ือเกิดผลิตภัณฑ์ที่เป็นแก๊สคือคาร์บอนไดออกไซด์และคาร์บอนมอนอกไซด์  ดังสมการที่ 
2.2 และ 2.3 
  C + O2    CO2 ∆H0 = -394 กิโลจูล/โมล  (2.2) 
  H2 + 0.5O2  H2O ∆H0 = -242 กิโลจูล/โมล  (2.3)  
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 ปฏิกิริยาดังกล่าวเป็นปฏิกิริยาคายความร้อน ความร้อนที่เกิดขึ้นจะถูกน าไปใช้ในปฏิกิริยาดูด
ความร้อนในบริเวณอ่ืนภายในเตาปฏิกรณ์ อุณหภูมิในบริเวณการเผาไหม้มีค่าประมาณ 1100 – 1500 
องศาเซลเซียส  

 4) โซน รีดั กชั น  (Reduction zone) แก๊ ส ร้อนจากบ ริ เวณ การ เผาไหม้ ได้ แก่  แก๊ ส
คาร์บอนไดออกไซด์ และไอน้ า จะท าปฏิกิริยารีดักชันกับถ่านชาร์ ซึ่งปฏิกิริยาการเกิดแก๊สที่เกิดใน
โซนเป็นปฏิกิริยาดูดความร้อน (Endothermic Reaction) โดยจะเปลี่ยนแก๊สที่ เผาไหม้ไม่ได้ 
คาร์บอนไดออกไซด์ และ ไอน้ า ให้กลายเป็นแก๊สที่เผาไหม้ได้คือ แก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ แก๊ส
ไฮโดรเจน และแก๊สมีเทน โดยมีปฏิกิริยาเคมีที่เกิดขึ้น 3 กลุ่มปฏิกิริยา คือ 

 4.1) ปฏิกิ ริยาบูดูอาร์ด (Boudouard Reaction) เป็นปฏิกิริยาหลักในการผลิตแก๊ส
คาร์บอนมอนอกไซด์  ซึ่ ง เป็นการเปลี่ ยนคาร์บอนและแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ เป็ นแก๊ส
คาร์บอนมอนอกไซด์ ดังสมการที่ 2.4 

  C + CO2          2CO       ∆H0 = 172 กิโลจูล/โมล (2.4) 

 4.2) ปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊ส (Water Gas Reaction) เป็นการท าปฏิกิริยาระหว่างน้ า และ
คาร์บอนได้ผลิตภัณฑ์เป็น แก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) และแก๊สไฮโดรเจน (H2) ปฏิกิริยานี้จะ
เกิดข้ึนที่อุณหภูมิสูงกว่า 900 องศาเซลเซียส ดังสมการที่ 2.5  

   C + H2O        CO + H2      ∆H0 = 131 กิโลจูล/โมล  (2.5) 

 ในกรณีที่มีปริมาณไอน้ าในการท าปฏิกิริยามากเกินไป ไอน้ าจะท าปฏิกิริยากับแก๊ส
คาร์บอนมอนอกไซด์ ได้ผลิตภัณฑ์เป็นแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ เรียกปฏิกิริยานี้ว่าปฏิกิริยาวอเตอร์
แก๊สชิฟ (water-gas shift) ดังสมการที ่2.6 มีผลท าให้ค่าความร้อนของแก๊สเชื้อเพลิงลดลง 

  CO + H2O        CO2 + H2       ∆H0 = -42 กิโลจูล/โมล (2.6) 

 ถ้าไอน้ ามีปริมาณสูงมาก ไอน้ าจะท าปฏิกิริยากับคาร์บอนที่อุณหภูมิประมาณ 500-600 
องศาเซลเซียส ดังสมการที่ 2.7 ปฏิกิริยานี้เป็นปฏิกิริยาดูดความร้อน ท าให้ความร้อนจากการเผาไหม้
ส่วนหนึ่งถูกใช้ไป ส่งผลให้อุณหภูมิภายในเตาลดลง 

  C + 2H2O        CO + 2H2      ∆H0 = 100 กิโลจูล/โมล (2.7)  
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 4.3) ปฏิกิริยาการผลิตมีเทน (Methane Production) เป็นปฏิกิริยาระหว่างคาร์บอนกับ
แก๊สไฮโดรเจนดังสมการที่ 2.8 ปฏิกิริยานี้เกิดขึ้นได้ที่อุณหภูมิประมาณ 500 องศาเซลเซียส เป็นต้น
ไป แต่ในภาวะความดันบรรยากาศ โอกาสเกิดแก๊สมีเทนเป็นไปได้น้อย 

  C + 2H2        CH4     ∆H0 = -88 กิโลจูล/โมล (2.8) 

 ปฏิกิริยาระหว่างแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ และแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์กับแก๊สไฮโดรเจนมี
โอกาสเกิดแก๊สมีเทนได้เช่นกัน ดังสมการที่ 2.9 และ 2.10 

CO + 3H2        CH4 + H2O    ∆H0 = -206 กิโลจูล/โมล (2.9) 

  CO2 + 4H2        CH4 + 2H2     ∆H0 = -165 กิโลจูล/โมล (2.10)  

แก๊สมีเทนที่เกิดขึ้นมีน้อยมาก และมีโอกาสเกิดขึ้นในโซนกลั่นสลายมากกว่า แต่ถ้า CO และ 
CO2 ท าปฏิกิริยากับแก๊สไฮโดรเจนที่อุณหภูมิสูงกว่า 1000 องศาเซลเซียส จะไม่ท าให้เกิดแก๊สมีเทน 
ปฏิกิริยาการเกิดแก๊สมีเทนที่เหมาะสมอยู่ที่อุณหภูมิประมาณ 500 องศาเซลเซียส และในภาวะความ
ดันสูง 

2.4.2 ตัวกลางที่ใช้ท าปฏิกิริยา (Gasifying agent)  
ตัวกลางในการท าปฏิกิริยา จะท าปฏิกิริยากับคาร์บอนจากชีวมวล แล้วเปลี่ยนไปเป็นแก๊ส 

เช่น คาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) และไฮโดรเจน (H2) โดยตัวกลางที่มักใช้ท าปฏิกิริยาในกระบวนการ
แก๊สซิฟิเคชัน คือ ออกซิเจน (oxygen, O2) อากาศ (air) และไอน้ า (steam) การเลือกใช้ตัวกลางใน
การท าปฏิกิริยานั้นจะส่งผลถึงค่าความร้อนของแก๊สผลิตภัณฑ์ที่ได้ ตัวอย่างเช่น ใช้อากาศเป็นตัวท า
ปฏิกิริยาจะได้แก๊สที่มีค่าความร้อนต ่า เนื่องจากจะมีไนโตรเจนปนอยู่ในแก๊สเชื้อเพลิง หากมีการเติม
ไอน ้าจะท าให้ได้แก๊สที่มีค่าความร้อนปานกลาง ส่วนกรณีการใช้ออกซิเจนบริสุทธิ์จะได้แก๊สที่มีค่า
ความร้อนสูงที่สุด เมื่อเทียบกับไอน้ าและอากาศ แต่ในทางปฏิบัติการผลิตออกซิเจนบริสุทธิ์จะไม่คุ้ม
ทางด้านต้นทุนในการผลิต ไอน้ ามีประสิทธิภาพสูงที่สุดในการผลิตไฮโดรเจนเมื่อเทียบกับอากาศและ
ออกซิเจนบริสุทธิ์ อีกท้ังแก๊สผลิตภัณฑ์ที่ได้มีความสะอาดและส่งผลกระทบต่อสิ่งแวดล้อมน้อยมาก 

2.4.3 ชนิดของเตาปฏิกรณ์ (Type of Gasifier) 
 เตาปฏิกรณ์ที่ใช้ผลิตแก๊ส สามารถแบ่งออกได้ตามลักษณะของการเคลื่อนที่ของเชื้อเพลิงตาม
ความเหมาะสมในการใช้งาน วัตถุดิบที่ใช้และขนาดของวัตถุดิบ คุณสมบัติของแก๊สที่ได้ การเคลื่อนตัว
ของวัตถุดิบ ความชื้นของวัตถุดิบที่เหมาะสมรวมถึงการออกแบบและเทคโนโลยีที่ใช้ ตารางที่ 2 .1 ได้
มีการเปรียบเทียบข้อดีข้อเสียของเตาปฏิกรณ์ชนิดต่าง ๆ เตาปฏิกรณ์แต่ละชนิดมดีังนี้ 
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1) เตาปฏิกรณ์แบบชั้นเชื้อเพลิงนิ่ง (Fixed bed) 

เตาปฏิกรณ์ชนิดนี้มีการใช้งานกันอย่างแพร่หลายในอดีต  อุณหภูมิการท างานจะอยู่ที่
ประมาณ 800 – 1000 องศาเซลเซียส มีหลักการท างานคือ เชื้อเพลิงถูกป้อนจากทางด้านบนและถูก
เผาไหม้อย่างต่อเนื่อง เสมือนเชื้อเพลิงอยู่นิ่ง หรือหากมีการแทนที่ส่วนที่เกิดจากการเผาไหม้อย่าง
ต่อเนื่องจะเรียกว่า “moving bed” สามารถแบ่งตามทิศการไหลของอากาศดังนี้   

1.1) เตาผลิตแก๊สเชื้อเพลิงแบบไหลขึ้น (Updraft gasifier /counter-current) 
เตาชนิดนี้เป็นเตาที่ผลิตใช้เริ่มแรก และเป็นแบบที่ง่ายที่สุด เชื้อเพลิงจะถูกป้อนเข้าทาง

ส่วนบนของเตา และอากาศจะถูกส่งผ่านตะแกรงเข้ามาทางด้านล่างเป็นลักษณะการไหลแบบสวนทาง
กัน (counter-current) ดังรูปที่ 2.4 เหนือตะแกรงขึ้นไปจะเกิดการเผาไหม้ของเชื้อเพลิงขึ้น ซึ่งเรียก
บริเวณนี้ว่า โซนสันดาป (combustion zone) หรือฮาร์ทโซน (hearth zone)เมื่ออากาศผ่านเข้าไป
บริเวณโซนสันดาปจะเกิดปฏิกิริยาขึ้น ได้แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์และไอน้ า 

รูปที่ 2. 4 เตาผลิตแก๊สเชื้อเพลิงแบบไหลขึ้น (Sun และคณะ 2011)  
 

แก๊สร้อนที่ผ่านจากโซนเผาไหม้ที่มีอุณหภูมิสูงและจะถูกส่งผ่านไปยังโซนรีดักชัน (reduction zone) 
ซึ่งเป็นบริเวณที่มีคาร์บอนมากเพียงพอที่จะเกิดปฏิกิริยากับแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์และน้ าเป็นแก๊ส
คาร์บอนมอนออกไซด์ (CO) และไฮโดรเจน (H2) หลังจากนั้นแก๊สที่ได้จะไหลเข้าสู่บริเวณที่มีอุณหภูมิ
ต่ ากว่าในชั้นของเชื้อเพลิง และกลั่นสลาย (pyrolysis zone) ในช่วงอุณหภูมิ 200-500 องศา
เซลเซียส จากนั้นแก๊สจะไหลเข้าสู่ชั้นของเชื้อเพลิงที่ชื้น ซึ่งเป็นโซนอบแห้ง (drying zone) เนื่องจาก
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แก๊สยังคงมีอุณหภูมิสูงอยู่จึงไประเหยไอน้ าที่อยู่ในเชื้อเพลิงเหล่านี้ ท าให้แก๊สที่ออกจากเตามีอุณหภูมิ
ต่ าลง  

 จุดเด่นของเตาผลิตแก๊สประเภทนี้คือจะไม่ซับซ้อน มีการเผาไหม้ของเชื้อเพลิงมากและแก๊ส
เชื้อเพลิงที่ได้มีอุณหภูมิไม่สูงมาก สามารถใช้กับเชื้อเพลิงได้หลายชนิด แต่มีข้อจ ากัดคือ แก๊สที่ผลิตได้
จะมีการปนเปื้อนของสารประเภทน้ ามัน และมีน้ ามันดินเกิดขึ้นเป็นจ านวนมากในโซนกลั่นสลาย 
(pyrolysis zone) และจะกลั่นตัวเมื่ออยู่ในบริเวณท่ีมีอุณหภูมิต่ ากว่า ดังนั้นแก๊สที่ผลิตได้จากเตาชนิด
นี้จึงไม่เหมาะสมต่อการน าไปใช้ส าหรับหม้อน้ า หรือการอบแห้งวัสดุทางการเกษตร (บุริมภัทร 2552) 

 1.2) เตาผลิตแก๊สเชื้อเพลิงแบบไหลลง (Downdraft gasifier/co-current)  
เตาผลิตแก๊สเชื้อเพลิงชนิดนี้ถูกออกแบบขึ้นมาเพ่ือที่จะขจัดน้ ามันดินที่มีอยู่ภายในเชื้อเพลิง

แข็งโดยเฉพาะ อากาศจะถูกป้อนจากด้านบนสู่ด้านล่างของเตาดังรูปที่ 2.5 ผ่านกลุ่มของหัวฉีด ซึ่ง
เรียกว่า Tuyers บริเวณหัวฉีดจะเป็นบริเวณของโซนสันดาป (combustion zone)แก๊สที่ได้จากโซน
สันดาปจะถูกรีดักชันในขณะที่ไหลลงด้านล่างและผ่านชั้นของคาร์บอนร้อนซึ่งอยู่เหนือตะแกรง
เล็กน้อย ขณะเดียวกันในชั้นของเชื้อเพลิงที่อยู่ทางด้านบนของโซนสันดาป  

 

รูปที่ 2. 5 เตาผลิตแก๊สเชื้อเพลิงแบบไหลลง (Sun และคณะ 2011) 
 

จะมีปริมาณออกซิเจนน้อยมากท าให้เกิดการกลั่นสลาย ไอของน้ ามันดิน (tar) ที่เกิดจากการกลั่น
สลายจะไหลผ่านชั้นของคาร์บอนที่ร้อนท าให้น้ ามันดินเกิดการแตกตัวเป็นแก๊ส ซึ่งการแตกตัวนี้จะเกิด
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ที่อุณหภูมิคงที่ในช่วงระหว่าง 800-1000 องศาเซลเซียส ถ้าอุณหภูมิสูงกว่า 1,000 องศาเซลเซียส 
ปฏิกิริยาดูดความร้อนจะท าให้แก๊สที่ได้มีอุณหภูมิต่ าลง ในทางกลับกัน หากอุณหภูมิต่ ากว่า 1000 
องศาเซลเซียส ปฏิกิริยาคายความร้อนจะท าให้แก๊สที่ได้มีอุณหภูมิสูงขึ้น แก๊สที่ผ่านโซนสันดาปจะมี
ส่วนประกอบของน้ ามันทาร์และน้ ามัน ซึ่งจะมีปริมาณลดลงเหลือน้อยกว่า 10% ของน้ ามันดินและ
น้ ามันที่ได้จากเตาผลิตแก๊สเชื้อเพลิงแบบไหลขึ้น และแก๊สที่ได้จะมีความสะอาดมากกว่าท าให้ใช้การ
กรองน้อยลง เตาผลิตแก๊สเชื้อเพลิงทั้งแบบไหลขึ้นและไหลลงจะมีความเร็วของอากาศไหลผ่านต่ า 
และเถ้าจะอยู่บริเวณตะแกรง ดังนั้นจึงมีปริมาณเถ้าถ่านติดออกมากับแก๊สเชื้อเพลิงน้อยมาก อย่างไร
ก็ตาม ข้อจ ากัดของเครื่องปฏิกรณ์ชนิดนี้คือเหมาะกับก าลังการผลิตขนาดเล็กไม่เกิน 1 เมกะวัตต์ 

1.3) เตาผลิตแก๊สเชื้อเพลิงแบบไหลขวาง (Crossdraft gasifier/ cross-current) 
ลักษณะการท างานของเตาชนิดนี้คือ อากาศจะถูกจ่ายผ่านหัวฉีดซึ่งอยู่ในแนวราบ ดังรูปที่ 

2.6 โซนสันดาป (combustion zone) จะอยู่ถัดจากหัวฉีดออกไป และถัดออกไปจะเป็นโซนรีดักชัน 
(reduction zone) จากนั้นแก๊สเชื้อเพลิงจะออกสู่ภายนอกโดยผ่านตะแกรงซึ่งอยู่ในแนวตั้งโดยรอบ
บริเวณโซนสันดาปและโซนรีดักชันที่เป็นโซนไพโรไลซิส น ้ามันและน ้ามันดินที่ได้จากโซนไพโรไลซิสจะ
ผ่านโซนรีดักชันก่อนที่จะออกไปสู่ภายนอกเตา ซึ่งเป็นสาเหตุท าให้น ้ามันและน ้ามันดินเกิดการแตกตัว
เป็นแก๊สก่อนที่จะออกไปสู่ภายนอก ท าให้แก๊สเชื้อเพลิงที่ได้มี 

 

รูปที่ 2. 6 เตาผลิตแก๊สเชื้อเพลิงแบบไหลขวาง (Sun และคณะ 2011) 
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ปริมาณน ้ามันและน ้ามันดินต ่า เตาผลิตแก๊สเชื้อเพลิงชนิดนี้ ได้ถูกออกแบบให้สามารถใช้กับ
ยานพาหนะ เนื่องจากมีน ้าหนักเบาและมีผลตอบสนองที่รวดเร็วต่อการเปลี่ยนแปลงของภาระที่
กระท าอยู่ เชื้อเพลิงแข็งที่ควรน ามาใช้กับเตาชนิดนี้ควรเป็นถ่านไม้ที่มีคุณภาพสูง 
 2) เตาปฏิกรณ์แบบฟลูอิไดซ์เบด (Fluidized bed gasifier) 
 เตาผลิตแก๊สเชื้อเพลิงที่กล่าวมาแล้วทั้ง 3 แบบข้างต้นมีการท างานของกระบวนการในระบบ
ขึ้นอยู่กับปฏิกิริยาทางเคมีและลักษณะทางกายภาพของเชื้อเพลิง โดยที่จะเกิดปัญหาจากตะกรัน 
(Slag) ท าให้เกิดการอุดตันในเตาบ่อยครั้ง และมีความดันตก (Pressure drop) มากเกินไป เพ่ือ
แก้ปัญหาดังกล่าวจึงได้มีการน าเตาผลิตแก๊สแบบฟลูอิไดซ์เบดมาใช้ ลักษณะของเตาชนิดนี้คือ อากาศ
จะไหลผ่านชั้นของเชื้อเพลิงแข็ง เมื่อเพ่ิมความเร็วของอากาศที่ไหลผ่านสูงจนกระทั่งท าให้เชื้อเพลิงที่
วางอยู่เริ่มลอยตัวขึ้นจนมีลักษณะคล้ายกับของไหลในขณะที่เริ่มติดไฟนั้น เบดจะเริ่มร้อนขึ้นจนมี
อุณหภูมิถึงจุดติดไฟ หลังจากนั้นเชื้อเพลิงจึงจะถูกป้อนเข้าไปอย่างสม่ าเสมอ ภายในเตาจะใส่วัสดุ
เฉื่อย เช่น ทราย หรือวัสดุเร่งปฏิกิริยา ได้แก่ หินปูน ซึ่งช่วยในการถ่ายเทความร้อนและช่วยในการท า
ความสะอาดแก๊สที่ได้จากเบด เตาแบบนี้มีข้อดีคือ การควบคุมอุณหภูมิในเตาเผาสามารถท าได้ง่าย จึง
สามารถรักษาอุณหภูมิให้ต่ ากว่าจุดหลอมเหลวของเถ้าได้ ท าให้ไม่เกิดการจับตัวของตะกรันที่เกิดขึ้น 
จึงสามารถใช้กับเชื้อเพลิงที่มีเถ้ามากได้ ข้อเสียของเตาเผาชนิดนี้คือ แก๊สเชื้อเพลิงที่ออกจากเตาเผา
จะมีปริมาณเถ้าและฝุ่นถ่านออกมาด้วย เนื่องจากความเร็วของอากาศภายในเตาสูง จึงต้องมีการน า
ไซโคลน (Cyclone) หรือ Baghouse มาใช้กับระบบนี้ด้วย เตาผลิตแก๊สเชื้อเพลิงฟลูอิไดซ์ เบด
สามารถแบ่งออกเป็น 2 ชนิด คือแบบเบดไหลวน (Circulating Fluidized Bed) และแบบเบดฟอง
อากาศ (Bubbling Fluidized Bed) (นคร, 2010) 

 
รูปที่ 2. 7 เตาผลิตแก๊สฟลูอิไดซ์เบดแบบฟองอากาศ (Brandin และคณะ 2011)  
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 2.1) เตาฟลูอิไดซ์เบดแบบฟองอากาศ (Bubbling fluidized bed, BFB) 

 ลักษณะการท างานของเตาผลิตแก๊สเชื้อเพลิงชนิดนี้คือของแข็งจะมีการเคลื่อนที่ของวัสดุเบด
คล้ายฟองอากาศ โดยเมื่อจ่ายอากาศเข้าทางด้านล่างของหัวจ่ายอากาศ (Air distributor) ส่วนหนึ่ง
จะท าให้เกิดการลอยตัวของวัสดุเบดของแข็ง แต่แก๊สอีกส่วนหนึ่งจะรวมตัวกันเป็นฟองแก๊สลอยขึ้นมา 
ดังรูปที่ 2.7 ซึ่งจะท าให้วัสดุเบดของแข็งที่ติดอยู่บนฟองแก๊สไหลจากส่วนบนของฟองแก๊สลงมายัง
ส่วนล่าง  นอกจากนี้บางส่วนของวัสดุเบดของแข็งจะลอยติดตามฟองแก๊สไปด้วย ลักษณะดังกล่าวท า
ให้ภายในเบดจะมีการเคลื่อนที่อย่างปั่นป่วน เบดชนิดนี้เรียกว่า เบดฟองอากาศ (Bubbling bed) 
ฟองแก๊สที่เกิดขึ้นจะมีลักษณะแตกต่างกันไปขึ้นอยู่กับขนาดและรูปร่างของของแข็งความเร็วของแก๊ส 
และลักษณะของแผ่นกระจายอากาศ (นพคุณ และคณะ 2010) 

 
รูปที่ 2. 8 เตาผลิตแก๊สฟลูอิไดซ์เบดแบบหมุนวน (Brandin และคณะ 2011) 

2.2) เตาฟลูอิไดซ์เบดแบบหมุนวน (Circulating fluidized bed, CFB) 
 เตาชนิดนี้ถูกพัฒนาเพ่ือลดปริมาณถ่านที่หลุดรอดจากปฏิกิริยา (carbon carryover) 
สามารถท างานโดยรองรับชีวมวลปริมาณมากได้ดี เช่น ในอุตสาหกรรมกระดาษ โดยเบดจะถูกหมุน
อยู่ในห้องเผาไหม้ (Reaction vessel) และอุปกรณ์แยกตัวแบบไซโคลน (Cyclone separator) ดัง
รูปที่ 2.8 ซึ่งในไซโคลนนี้จะเป็นส่วนที่ใช้ในการแยกขี้เถ้าออกซึ่งจะออกทางด้านล่าง ขณะที่ถ่านจะถูก
ส่งเข้าไปในห้องเผาไหม้อีกครั้งหนึ่ง เตาผลิตแก๊สชนิดนี้สามารถท างานได้ในสภาวะความดันสูง  



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

19 
 
3.) เตาเอนเทรนเบด (Entrained bed gasifier) 
 กระบวนการผลิตแก๊สระบบนี้เป็นระบบที่มีประสิทธิภาพสูง ให้แก๊สผลิตภัณฑ์ที่สะอาด มี
ปริมาณน้ ามันทาร์ต่ า มีอัตราการเกิดปฏิกิริยาและการถ่ายเทความร้อนสูง การเกิดปฏิกิริยาภายในเตา
จะไม่มีการแบ่งโซนปฏิกริยาที่ชัดเจน แต่การเกิดปฏิกิริยาจะเป็นรูปแบบของของการผสมกันระหว่าง
เชื้อเพลิงและสารออกซิไดซ์ที่กระจายอยู่ทั่วแก๊สซิไฟเออร์ ดังรูปที่  2.9 การท างานของการถ่ายเท
ความร้อนคล้ายกับระบบเตาผลิตแก๊สชนิดฟลูอิไดซ์เบด แต่จะมีข้อเสียคือ กระบวนการมีความ
ซับซ้อนและยุ่งยาก เหมาะส าหรับระบบที่มีขนาดใหญ่มากเท่านั้น และต้องการวัตถุดิบที่มีขนาดเล็ก
มากในช่วง 80 – 100 ไมโครเมตร ดังนั้นจึงไม่เหมาะกับกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวล (biomass 
gasification) เนื่องจากข้อจ ากัดของขนาดวัตถุดิบที่ใช้ในเตาชนิดนี้ (Basu, 2006) 

 

รูปที่ 2. 9 เตาเอนเทรนเบด (Basu 2006) 
 
2.5 เทคโนโลยีการดักจับและการกักเก็บแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ (carbon dioxide capture 
technologies) 

 เนื่องจากปริมาณแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ส่วนใหญ่มาจากกระบวนการเผาไหม้เชื้อเพลิง 
ดังนั้นการกักเก็บแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์จากกระบวนการดังกล่าวจึงเป็นสิ่งส าคัญ ปัจจุบันเทคโนโลยี
การดักจับแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์แบ่งออกเป็น 3 วิธี ได้แก่ การดักจับก่อนการเผาไหม้ (pre-
combustion) การดักจับหลังการเผาไหม้ (post-combustion) และการดักจับหลังจากการเผาไหม้
โดยใช้ออกซิเจนบริสุทธิ์ (oxy-fuel combustion capture)   
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ตารางที่ 2. 1 การเปรียบเทียบข้อดีข้อเสียของเตาปฏิกรณ์แต่ละประเภท 

  

ประเภทของเตาปฏิกรณ์ ข้อดี ข้อเสีย 
เตาปฏิกรณ์แบบไหลขึ้น 
(Updraft gasifier) 

- สามารถรองรับเชื้อเพลิงที่มี
ความชื้นสูงได้ 
- แก๊สผลิตภัณฑ์ที่ ออกมามี
อุณหภูมิไม่สูงมากนัก 

- แก๊สผลิตภัณฑ์มีน้ ามันทาร์ปน
อยู่ในปริมาณที่สูง 

เตาปฏิกรณ์แบบไหลลง 
(Downdraft gasifier) 

- แก๊สผลิตภัณฑ์มีน้ ามันทาร์
ปนอยู่ในปริมาณท่ีต่ า 

- เหมาะกับการใช้งานในขนาด
เล็กเท่านั้น 
- ไม่เหมาะกับชีวมวลประเภทที่
มีลักษณะเป็นเส้นใยหรือความ
หนาแน่นต่ า 
- มีปัญหาด้านการควบคุมการ
กระจายตัวของตัวท าปฏิกิริยา
เข้ามาในเบดให้สม่ าเสมอ 

เตาปฏิกรณ์แบบ 
ฟลูอิซ์เบด (Fluidized 
bed) 

- รองรับ เชื้ อ เพลิ งที่ มีความ
หลากหลายทางคุณสมบัติและ
เชื้ อ เพลิ งที่ มีความชื้นสู งไ ด้
ระดับหนึ่ง 
- การถ่ายเทความร้อนและ
มวลสารมีประสิทธิภาพ  
- รองรับชีวมวลปริมาณมากได้
ดี 

- มีโอกาสเกิดปัญหาเถ้าเกาะตัว 
(agglomeration) ถ้าอุณหภูมิ
ของสูงกว่าจุดหลอมเหลวของ
เถ้า 
- ขนาดของเชื้อเพลิงจะต้องไม่
ใหญ่หรือไม่เล็กจนเกินไป 

เตาปฏิกรณ์แบบ 
เอนเทรนเบด 
(entrained bed 
gasifier) 

- อัตราการเกิดปฏิกิริยาสูง 
- แก๊สเชื้อเพลิงมีค่าความร้อน
สูง เป็นแก๊สสะอาด มีปริมาณ
น้ ามันทาร์และมีเทนต่ า 

- ต้องการการเตรียมเชื้อเพลิงให้
มีขนาดเล็กมาก 
- กระบวนการมีความซับซ้อน 
เหมาะสาหรับระบบขนาดใหญ่
มากเท่านั้น 
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2.5.1 การดักจับก่อนการเผาไหม้ (pre-combustion) 
  การดักจับก่อนการเผาไหม้นิยมน ามาประยุกต์ใช้กับกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน  (Figueroa 
และคณะ 2008) แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ ที่ได้จากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันจะถูกดักจับออกมา
ก่อนที่จะมีการเผาไหม้  โดยเทคโนโลยีนี้สามารถน าไปติดตั้งในแหล่งผลิต แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์  
ไดโ้ดยตรง สามารถลดปริมาณ แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์  ได้ 90% รูปที่ 2.10 แสดงเทคโนโลยีการกัก
เก็บแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ก่อนการเผาไหม้ มีขั้นตอนคือ เชื้อเพลิงจะถูกน าไปรวมกับอากาศหรือไอ
น้ าเพ่ือเปลี่ยนเป็นแก๊สสังเคราะห์ (คาร์บอนมอนอกไซด์และไฮโดรเจน) จากนั้นผ่านกระบวนการวอ
เตอร์แก๊สชิพเพ่ือเพ่ิมสัดส่วนของไฮโดรเจนและคาร์บอนไดออกไซด์ ซึ่งจะได้แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์  
ประมาณ 35-45 เปอร์เซ็นต์ คาร์บอนไดออกไซด์จะถูกดักจับออกจากกระบวนการก่อนที่จะเข้าสู่
กระบวนการเผาไหม้ ส่วนไฮโดรเจนจะถูกน าไปใช้ในลักษณะของเชื้อเพลิง  
 

 
รูปที่ 2. 10 เทคโนโลยีการกักเก็บแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ก่อนการเผาไหม้ (Witoon, 2011) 

 
2.5.2 การดักจับหลังการเผาไหม้ (post-combustion)  
 การดักจับหลังการเผาไหม้ คาร์บอนไดออกไซด์จะถูกดักจับหลังจากเชื้อเพลิงถูกเผาไหม้แล้ว 
เหมาะส าหรับกระบวนการที่มีการใช้ถ่านหินในการเผาไหม้ รูปที่ 2.11 แสดงเทคโนโลยีการกักเก็บ
แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์หลังการเผาไหม้ เชื้อเพลิงจะถูกเผาไหม้ที่อัตราส่วนของอากาศที่มีออกซิเจน
ร้อยละ 21 และไนโตรเจนร้อยละ 78 ที่เหลือเป็นแก๊สต่าง ๆ เช่น คาร์บอนไดออกไซด์ อาร์กอน มีเทน 
และฮีเลียม แก๊สที่ได้จากการเผาไหม้เชื้อเพลิงจะเรียกว่าเป็น ไอเสีย (flue gas) ซึ่งเป็นไนโตรเจน ไอ
น้ า และคาร์บอนไดออกไซด์ประมาณ 4-14 % ก่อนที่ปล่อยเข้าสู่ชั้นบรรยากาศ ไอเสียจะถูกบ าบัด
ด้วยตัวดูดซับและตัวลดซัลเฟอร์ หลังการเผาไหม้ไอเสียจะถูกส่งไปผ่านถังบรรจุสารละลายแอมโมเนีย
หรือแอมโมเนียเย็น คาร์บอนไดออกไซด์จะรวมกันท าให้มีความเข้มข้นมากขึ้นจากนั้นสารละลายจะ
ถูกท าให้ร้อน คาร์บอนไดออกไซด์จะแยกตัวออกเก็บไว้ ส่วนสารละลายที่เหลือจะถูกน าไปใช้ต่อไป  
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รูปที่ 2. 11 เทคโนโลยีการกักเก็บแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์หลังการเผาไหม้ (Witoon, 2011) 

 

2.5.3 การดักจับหลังจากการเผาไหม้โดยใช้ออกซิเจนบริสุทธิ์ (oxy-fuel combustion capture) 
 การดักจับหลังจากการเผาไหม้โดยใช้ออกซิเจนบริสุทธิ์ เป็นเทคโนโลยีที่พัฒนาต่อมาจากการ
ดักจับหลังการเผาไหม้ โดยเชื้อเพลิงจะท าปฏิกิริยากับออกซิเจนบริสุทธิ์แทนการใช้อากาศได้ เป็น
พลังงานและความร้อน ดังรูปที่ 2.12 ข้อดีของการใช้ออกซิเจนบริสุทธิ์ในการเผาไหม้คือ องค์ประกอบ
ขาออกของแก๊สผสมมีแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์สูงถึง 80 เปอร์เซ็นต์ ท าให้สามารถเลือกใช้เทคนิคใน
การแยกแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ได้หลากหลาย การใช้ออกซิเจนบริสุทธิ์ในการเผาไหม้ จะท าให้
อุณหภูมิในเตาปฏิกรณ์สูงขึ้นอย่างมาก ดังนั้นจึงมีการน าแก๊สผสมขาออกมารีไซเคิลกลับไปยังเตา
ปฏิกรณ์เพ่ือท าให้อุณหภูมิในเตาไม่สูงเกินไป ข้อได้เปรียบอีกประการหนึ่งของวิธีนี้คือ ออกซิเจน
บริสุทธิ์จะไม่ท าให้เกิดไนตรัสออกไซด์เป็นสารประกอบ อย่างไรก็ตามการใช้ออกซิเจนบริสุ ทธิ์ท าให้
ต้องสิ้นเปลืองค่าใช้จ่ายในการแยกออกซิเจนออกจากอากาศ 

การดักจับแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์สามารถท าได้หลากหลายวิธี อาทิเช่น เทคนิคการดูดซึม 
(absorption) เทคนิคการดูดซับ (adsorption) การใช้เยื่อเลือกผ่าน (membrane) ซึ่งการเลือก
เทคโนโลยีการแยกเหล่านี้ให้เหมาะสมขึ้นอยู่กับลักษณะของแก๊สผสมที่ปล่อยออกมา ในบทนี้จะ
อธิบายเฉพาะเทคโนโลยีการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์โดยใช้ตัวดูดซับแคลเซียมออกไซด์ (CaO)  
ข้อดีของแคลเซียมออกไซด์ คือ หาได้ง่าย ราคาถูก ใช้งานง่ายกับเครื่องปฏิกรณ์แบบฟลูอิไดซ์เบด 
และมีความเฉพาะเจาะจงในการเลือกดักจับแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ โดยเฉพาะที่อุณหภูมิสูงเกินกว่า 
500 องศาเซลเซียส นอกจากแคลเซียมออกไซด์จะช่วยลดการปลดปล่อยแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์แล้ว 
ยังช่วยเพ่ิมปริมาณไฮโดรเจน เนื่องจากช่วยให้ปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟ (water gas shift) ไปข้างหน้า 
พร้อมกับเพ่ิมการเกิดปฏิกิริยาการแตกตัวของน้ ามันทาร์ (tar cracking reaction) ซึ่งช่วยลดการเกิด
น้ ามันทาร์ (Mostafavi และคณะ 2016) 
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รูปที่ 2. 12 เทคโนโลยีการกักเก็บหลังการเผาไหม้โดยใช้ออกซิเจนบริสุทธิ์ (Witoon, 2011) 
 

2.5.4 วิธีการดักจับแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ด้วยตัวดูดซับแคลเซียมออกไซด์  
 รูปที่ 2.13 แสดงการท างานของแคลเซียมออกไซด์ในระบบคาร์บอเนชันและแคลซิเนอร์  ที่
สภาวะความดันบรรยากาศ อุณหภูมิประมาณ 650 องศาเซลเซียส แคลเซียมออกไซด์จะท าปฏิกิริยา
กับคาร์บอนไดออกไซด์ที่มีในแก๊สที่ ได้จากกระบวนการเผาไหม้ (flue gas) เกิดเป็นแคลเซียม
คาร์บอเนต (CaCO3) เรียกปฏิกิริยานี้ว่า ปฏิกิริยาคาร์บอเนชัน (Carbonation) จากนั้นแคลเซียม
คาร์บอเนตจะถูกแยกออกจากแก๊สเผาไหม้ และส่งมายังหน่วยปฏิบัติการแคลซิเนอร์ (calciner) เพ่ือ
ท าการฟ้ืนสภาพตัวดูดซับ (regeneration) ที่ อุณหภูมิประมาณ 900 องศาสเซลเซียส โดยจะ
เกิดปฏิกิริยาผันกลับของปฏิกิริยาคาร์บอเนชัน นั่นคือปฏิกิริยาแคลซิเนชัน (Calcinations) ได้เป็น 
CO2 บริสุทธิ์ส าหรับกักเก็บ และ CaO ส าหรับน ากลับไปใช้เป็นตัวดูดซับคาร์บอนไดออกไซด์ใน
ปฏิกิริยาคาร์บอเนชันต่อไป โดยอุณหภูมิที่เหมาะสมในการด าเนินการของปฏิกิริยาคาร์บอเนชันและ
ปฏิกิริยาแคลซิเนชันแสดงดังรูปที่ 2.14 และเพ่ือเพ่ิมประสิทธิภาพการท างานของระบบดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์ด้วยวิธีดังกล่าว การออกแบบระบบมักพิจารณาการน าพลังงานภายในระบบมาใช้
ให้เกิดประโยชน์สูงสุด กล่าวคือ ความร้อนที่ปลดปล่อยจากปฏิกิริยาคาร์บอเนชันสามารถน ามาใช้ใน
ปฏิกิริยาแคลซิเนชันได้โดยตรง (พนิชา และอมรชัย 2016) ปฏิกิริยาคาร์บอเนชันและปฏิกิริยาแคล
ซิเนชันแสดงดังสมการที่ 2.11 และ 2.12 ตามล าดับ  
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CO2 + CaO              CaCO3     (2.11) 
CaCO3           CO2 + CaO                (2.12) 
 

 

 
 

รูปที่ 2. 13 การท างานของแคลเซียมออกไซด์ในระบบคาร์บอเนชันและแคลซิเนอร์  
(พนิชาและอมรชัย 2016) 

 

 
รูปที่ 2. 14 ความดันของคาร์บอนไดออกไซด์ที่สภาวะสมดุลในช่วงอุณหภูมิต่าง ๆ  

(Han และคณะ 2011) 
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แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ที่ถูกดูดซับไว้ หลังจากผ่านกระบวนการคายซับแล้ว สามารถ
น าไปใช้ประโยชน์ได้ต่อไป เช่น การใช้สาหร่ายมาท าการตรึงแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์และน าสาหร่าย
ไปผลิตน้ ามัน การใช้แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์เป็นสารตั้งต้นในการผลิตสารเคมีท่ีมีมูลค่า เช่น กรดฟอร์
มิก เมทานอล และไดเมทิลอีเทอร์ โดยสังเคราะห์ผ่านกระบวนการไฮโดรจีเนชัน หรือกระบวนการ
สังเคราะห์ด้วยแสง เป็นต้น 
 
2.6 การวิเคราะห์พินช์ (Pinch analysis)  

การประหยัดพลั งงานถือเป็นปัญหาใหญ่ ของการพัฒนาอย่างยั่ งยืน  Linnhoff และ 
Hindmarsh (1983) ได้น าเสนอการวิเคราะห์ พินช์ เพ่ือใช้พลังงานให้ เกิดประโยชน์สู งสุดใน
กระบวนการอุตสาหกรรม การวิเคราะห์พินช์ได้รับความนิยมอย่างแพร่หลายส าหรับใช้ในการ
ออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน (Heat exchanger network design) โดยอาศัย
หลักการทางเทอร์โมไดนามิกส์ เพ่ือค านวณหาพลังงานเป้าหมาย ซึ่งที่จุดพินช์จะเป็นจุดที่สามารถน า
พลังงานกลับมาได้มากที่สุด โดยการจับคู่กระแสร้อนและกระแสเย็น  ท าให้ประสิทธิภาพทางพลังงาน
ของกระบวนการเพ่ิมสูงขึ้น การวิเคราะห์พินช์มีจุดประสงค์เพ่ือหาความต้องการพลั งงานที่น้อยที่สุด
จากกระแสสาธารณูปโภค โดยการค านวณการวิเคราะห์พินช์สามารถหาได้จาก 2 วิธี คือ วิธีสร้าง
กราฟ (Graphical method) และวิธีตาราง (Problem table algorithm) 

2.6.1 วิธีสร้างกราฟ (Graphical method) 
 หนึ่งในวิธีที่จะใช้ในการวิเคราะห์พินช์เพื่อค านวณหาพลังงานเป้าหมายก็คือ วิธีสร้างกราฟ ซึง่
ถือเป็นวิธีพ้ืนฐานส าหรับการวิเคราะห์พินช์ โดยมีขั้นตอนดังนี้ ขั้นตอนแรกจะต้องท าการบ่งชี้กระแส
กระบวนการที่เราสนใจ กระแสร้อน (Hot stream) คือ กระแสที่ต้องการลดอุณหภูมิให้ต่ าลง หรือ
ต้องการถ่ายเทความร้อนให้กับกระแสเย็น กระแสเย็น (Cold stream) คือ กระแสที่ต้องการเพ่ิม
อุณหภูมิให้สูงขึ้น หรือต้องการรับพลังงานความร้อนจากกระแสร้อน จากข้อมูลกระแสของ
กระบวนการทั้งหมดที่เราสนใจ จะต้องประกอบไปด้วย อัตราการไหล สมบัติทางความร้อน การ
เปลี่ยนเฟส ช่วงอุณหภูมิและการเปลี่ยนแปลงเอนทาลปี ตัวอย่างข้อมูลของกระแสกระบวนการแสดง
ดังตารางที่ 2.2 
 ข้อมูลส าคัญของกระแสจากกระบวนการเพ่ือใช้ส าหรับการวิเคราะพินช์คือ การเปลี่ยนแปลง
เอนทาลปีของกระแส (Enthalpy change) อุณหภูมิต้นแหล่ง (Supply temperature) และอุณหภูมิ
เป้าหมาย (Target temperature) ของกระแส และอัตราการไหลของกระแส โดยข้อมูลทั้งหมดนี้หา
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ได้จากสมดุลมวลและสมดุลพลังงานจากการจ าลองกระบวนการ หรือการวัดค่าจากกระบวนการจริง 
การเปลี่ยนแปลงเอนทาลปีของกระแสสามารถค านวณได้จากสมการ 2.13 
 

( ) ( )P s t s tH mC T T CP T T = − = −            (2.13) 

โดยที่ H  คือ อัตราของการเปลี่ยนแปลงเอนทาลปี m  คือ อัตราการไหลเชิงมวล CP คือ 
ค่าความจุความร้อนจ าเพาะ Ts คือ อุณหภูมิต้นแหล่ง Tt คือ อุณหภูมิเป้าหมาย และ CP คือ อัตรา
การไหลความจุความร้อน มีค่าเท่ากับ m CP ในการศึกษาครั้งนี้จะสมมติให้ค่าอัตราการไหลความจุ
ความร้อนมีค่าคงที่ โดยไม่ขึ้นกับอุณหภูมิในช่วงที่ด าเนินการ 

เมื่อได้ข้อมูลของกระแสทั้ งหมดแล้ว ขั้นตอนต่อไปคือการสร้างเส้นโค้งคอมโพสิท 
(composite curve) ซึ่งเป็นกราฟความสัมพันธ์ระหว่างอุณหภูมิและการเปลี่ยนแปลงเอนทาลปี 
ตัวอย่างการสร้างเส้นโค้งคอมโพสิทร้อนจากกระแสร้อนทั้งหมดที่มีแสดงดังรูปที่ 2.15  

เมื่อพิจารณาอุณหภูมิและเอนทาลปีในรูปที่ 2.15 (ก) ซึ่งประกอบด้วยกระแสร้อน 3 กระแส
ในช่วงอุณหภูมิที่ T1 ถึง T5 โดยในช่วงอุณหภูมิ T1 ถึง T2 มีแค่กระแส B แค่กระแสเดียว ดังนั้นการ
เปลี่ยนแปลงเอนทาลปี ในช่วงนี้ ค านวณได้จาก CPB(T1-T2). แต่ระหว่างช่วง T2 ถึง T3 การ
เปลี่ยนแปลงเอนทาลปีในช่วงนี้มีค่าเท่ากับ (CPA + CPB + CPC) (T2-T3) ในช่วงอุณหภูมิที่เหลือคือ T3 
ถึง T4 และ T4 ถึง T5 สามารถค านวณได้จากวิธีเดียวกัน หลังจากที่ค านวณครบทุกช่วงอุณหภูมิแล้ว 
เส้นโค้งคอมโพสิทร้อนที่ได้แสดงดังรูปที่ 2.15 (ข) ในส่วนของการสร้างเส้นโค้งคอมโพสิทเย็น สามารถ
ค านวณได้จากการเปลี่ยนแปลงเอนทาลปีในแต่ละช่วงอุณหภูมิ เช่นเดียวกับการสร้างเส้นโค้ง
คอมโพสิทร้อน  

 
ตารางที่ 2. 2 ตัวอย่างข้อมูลกระแสจากกระบวนการทั้ง 4 กระแส (Kemp, 2011) 

กระแสและชนิด
ของกระแส 

อัตราการไหลความจุ
ความร้อน (kW/oC) 

อุณหภูมิเริ่มต้น 
(oC) 

อุณหภูมิเป้าหมาย 
(oC) 

(1) เย็น 2.0 20 135 
(2) ร้อน 3.0 170 60 
(3) เย็น 4.0 80 140 
(4) ร้อน 1.5 150 30 
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เส้นโค้งคอมโพสิทร้อนจะถูกก าหนดให้อยู่ด้านซ้ายมือ และเส้นโค้งคอมโพสิทเย็นจะถูกเลื่อน
ไปทางด้านขวา กระบวนการนี้ด าเนินการมาถึงข้ันตอนการก าหนดค่าผลต่างของอุณหภูมิที่น้อยที่สุดที่

ยอมรับได้ ( minΔT ) ที่กระแสร้อนสามารถท าให้เย็นลงเข้าใกล้กับอุณหภูมิกระแสเย็น โดย minΔT  คือ
ค่าผลต่างอุณหภูมิที่น้อยที่สุดระหว่างเส้นโค้งคอมโพสิทร้อนและเส้นโค้งคอมโพสิทเย็นในแนวตั้ง หรือ 
จุดที่เส้นโค้งคอมโพสิทร้อนและเย็นอยู่ใกล้กันที่สุด หรือเรียกว่า จุดพินช์ (Pinch point) ซึ่งจะเป็น

ตัวก าหนดกระแสสาธารณูปโภคร้อนและเย็นที่น้อยที่สุด การเลือกค่า ∆Tmin จะส่งผลให้ความ

ต้องการพลังงานที่น้อยที่สุดของกระบวนการเปลี่ยนไป หากเลือกค่า ∆Tmin น้อย จะท าให้พ้ืนที่
แลกเปลี่ยนความร้อนของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนเพ่ิมมากขึ้น ส่งผลให้เครื่องแลกเปลี่ยนความ
ร้อนที่ใช้มีขนาดใหญ่ขึ้น ถึงแม้จะช่วยลดการใช้สาธารณูปโภคจากภายนอก แต่ต้องใช้เงินลงทุนในการ

ติดตั้งเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่สูงขึ้น ในทางกลับกัน หากเลือกค่า ∆Tmin ที่มีค่ามาก ท าให้พ้ืนที่
แลกเปลี่ยนความร้อนที่ต้องการแลกเปลี่ยนความร้อนน้อยลงและเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่ใช้มี
ขนาดเล็กลงด้วย ท าให้ประหยัดเงินลงทุนส าหรับเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน แต่จะส่งผลให้

กระบวนการต้องการสาธารณูปโภคร้อนและเย็นเพ่ิมมากขึ้น ตัวอย่างค่า ∆Tmin  จากประสบการณ์

ของ Linnhoff 1998 เพ่ือใช้ในการเลือกค่า ∆Tmin แสดงดังตารางที่ 2.3  

รูปที่ 2.16 แสดงเส้นโค้งคอมโพสิทรวมของกระแสร้อนและกระแสเย็นของข้อมูลจากตารางที่ 
2.2 ผลต่างของเอนทาลปีของกระแสร้อนและกระแสเย็นด้านบนหมายถึงความต้องการกระแส
สาธารณูปโภคร้อนที่น้อยที่สุด (QHmin) ที่จะมาให้ความร้อนกับกระแสเย็น และผลต่างของเอนทาลปี
ด้านล่างของกระแสร้อนและกระแสเย็นหมายถึงความต้องการกระแสสาธารณูปโภคเย็นที่น้อยที่สุด 
(QCmin) ที่จะน ามาลดอุณหภูมิชองกระแสร้อน ส่วนที่ซ้อนทับกันของกระแสร้อนและกระแสเย็น 
หมายถึง ความร้อนท่ีมากที่สุดที่สามารถแลกเปลี่ยนกันได้ในกระบวนการ ส าหรับการวิเคราะห์พินช์ 
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รูปที่ 2. 15 ตัวอย่างการสร้างเส้นโค้งคอมโพสิทร้อน(Kemp, 2011) 

 

 
รูปที่ 2. 16 เส้นโค้งคอมโพสิทจากตัวอย่างกระแสทั้ง 4 จากตารางท่ี 2.2 (Kemp 2011)   

(ก
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ตารางที่ 2. 3 ตัวอย่าง ∆Tmin ของกระบวนการต่าง ๆ (Linnhoff 1998) 

อุตสาหกรรม ∆Tmin 

โรงกลั่นน้ ามัน 20 - 30 °C 

ปิโตรเคมี 10 -20 °C 

กระบวนการเคมี 10 - 20 °C 

กระบวนการอุณหภูมิต่ า  3 - 5 °C 

 
2.6.2 วิธีขั้นตอนวิธีการแก้ปัญหาโดยใช้ตาราง (Problem table algorithm)  
 ถึงแม้ว่าวิธีสร้างกราฟจะสามารถหาพลังงานเป้าหมายที่ต่ าที่สุดได้เมื่อก าหนดค่า ∆Tmin แต่
วิธีนี้ท ายากและไม่แม่นย า เนื่องจากเส้นโค้งคอมโพสิทจ าเป็นต้องวาดเท่านั้น ดังนั้น Linnhoff และ 
Flower (1978) จึงได้น าเสนอวิธีที่ใช้ส าหรับหาพลังงานเป้าหมายที่ต่ าที่สุดจากหลักการการวิเคราะห์
พินช์โดยใช้วิธีตาราง ซึ่งเป็นการค านวณแบบข้ันต่อข้ัน 

ขั้นตอนแรกส าหรับขั้นตอนวิธีการแก้ปัญหาโดยใช้ตารางคือก าหนดค่า ∆Tmin จากตารางที่ 

2.2 กระแสจากกระบวนการได้ถูกก าหนดค่า ∆Tmin ไว้ที่ 10 C จากนั้นอุณหภูมิต้นแหล่งและ
อุณหภูมิเป้าหมายจะถูกเลื่อน ส าหรับกระแสร้อนอุณภูมิจะถูกเลื่อนลงและอุณหภูมิกระแสเย็นจะถูก

เลื่อนขึ้นไปครึ่งหนึ่งของ ∆Tmin จากตัวอย่างคือ 5 C ดังตารางที่ 2.4 แผนภาพของอุณหภูมิใน
แนวตั้งของอุณหภูมิปกติและอุณหภูมิที่ถูกเลื่อนของแต่ละกระแสแสดงดังรูปที่ 2.17 จากการเลื่อน
อุณหภูมิจะท าให้มั่นใจได้ว่ากระแสร้อนและกระแสเย็นสามารถแลกเปลี่ยนความร้อนกันได้ที่ช่วง

อุณหภูมินั้น ๆ ยกตัวอย่างเช่นในอุณหภูมิช่วงที่ 2 ของการเลื่อนอุณหภูมิช่วง 145 และ 140 C จะ

เห็นว่ามีกระแสที่ 2 และ 4 ซึ่งเป็นกระแสร้อน มีการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิจาก 150 C ไปเป็น 145 

C ในขณะที่กระแสที่ 3 ซึ่งเป็นกระแสเย็นมีการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิจาก 135 C ไปเป็น 140 C 
ดังนั้นในช่วงอุณหภูมินี้อุณหภูมิของกระแสร้อนจะสูงกว่ากระแสเย็นตลอดทั้งช่วง เราสามารถค านวณ
พลังงานสุทธิในแต่ละช่วงอุณหภูมิได้จากสมการที่ 2.14 ซึ่งผลของการค านวณในแต่ละช่วงอุณหภูมิ
แสดงในตารางที่ 2.5  
  



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

30 
 
ตารางที่ 2. 4 ตัวอย่างข้อมูลของกระแสของกระบวนการทั้ง 4 กระแส จากตารางที่ 2.2  
(Kemp 2011) 

กระแสและชนิดของ
กระแส 

CP 
(kW/K) 

อุณหภูมิจริง อุณหภูมิเลื่อน 

Ts (oC) Tt (oC) Ss (oC) St (oC) 
1. เย็น 2 20 135 25 140 
2. ร้อน 3 170 60 165 55 
3. เย็น 4 80 140 85 145 
4. ร้อน 1.5 150 30 145 25 
 

1( )( )i i i H C iH S S CP CP+ = − −              (2.14) 
 
โดยที่  Si และ Si+1  คือการเลื่อนอุณหภูมิในช่วงที่ i และ i+1  

CPH และ CPC  คือผลรวมของอัตราการไหลความจุความร้อนในกระแสร้อน และ
กระแสเย็นในช่วงอุณหภูมิ i ตามล าดับ 

 

 
รูปที่ 2. 17 กระแสและช่วงอุณหภูมิจากข้อมูลในตารางที่ 2.2 (Kemp 2011) 
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จากตารางที่ 2.5 สัญลักษณ์บวกจากการเปลี่ยนแปลงเอนทาลปีสุทธิ หมายถึง พลังงานส่วนที่
เกิน (Surplus energy) และสัญลักษณ์ลบ หมายถึงพลังงานส่วนที่ขาด (deficit energy) ขั้นตอน
ต่อไปคือการค านวณปริมาณการไหลผ่านของพลังงานที่เกิดขึ้นในแต่ละช่วงอุณหภูมิในรูปแบบล าดับ
ขั้น (Cascade) สมมติฐานที่ใช้ในการค านวณคือ อุณหภูมิของการเปลี่ยนแปลงเอนทาลปีสุทธิในแต่ละ
ช่วงอุณหภูมิ i จะต้องสูงกว่าช่วง i+1 ท าให้เกิดการถ่ายเทความร้อนจากช่วงอุณหภูมิ i ไป i+1 
ตัวอย่างการค านวณระหว่างอุณหภูมิช่วงที่ 1 และช่วงที่ 2 แสดงดังรูปที่ 2.18 ความร้อนส่วนที่เกิน
ออกมา 60 kW จากช่วงอุณหภูมิที่ 1 จะถ่ายเทไปยังช่วงอุณหภูมิที่ 2 ซึ่งมีความร้อนส่วนเกินอยู่แล้วที่ 
2.5 kW ดังงนั้นความร้อนสุทธิที่เกินออกมาในช่วงอุณหภูมิที่ 2 มีค่าเท่ากับ 62.5 kW ความร้อนนี้ก็จะ
ถูกถ่ายเทไปในช่วงอุณหภูมิที่ 3 ต่อไป โดยในช่วงอุณหภูมิที่ 3 ต้องการความร้อน 82.5 kW ความ
ร้อนจากช่วงอุณหภูมิที่ 2 ท าให้ความร้อนสุทธิในช่วงที่ 3 ต้องการความร้อน 20 kW ซึ่งความร้อน
ส่วนนี้จะถูกถ่ายเทไปที่ช่วงอุณหภูมิที่ 4 ท าตามขั้นตอนนี้ไปจนถึงช่วงอุณหภูมิสุดท้าย ความร้อนจะ
ถูกถ่ายเทไปยังกระแสสาธารณูปโภคเย็น  

 
ตารางที่ 2. 5 การเปลี่ยนแปลงเอนทาลปีสุทธิในช่วงอุณหภูมิต่าง ๆ จากข้อมูลในตารางที่ 2.2  
(Kemp 2011) 
อุณหภูมิเลื่อน (oC) ช่วง Si - Si+1 

(oC) 
H CCP - CP   

(kW/oC) 
iΔH  

(kW) 

S1 = 165     
 1 20 +3.0 +60 
S2 = 145     
 2 5 +0.5 +2.5 
S3 = 140     
 3 55 -1.5 -82.5 
S4 = 85     
 4 30 +2.5 +75 
S5 = 55     
 5 30 -0.5 -15 
S6 = 25     
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วิธีการค านวณแบบล าดับขั้นแสดงดังรูปที่ 2.19 (a) อย่างไรก็ตาม จะเห็นว่าในช่วงอุณหภูมิที่ 
3 และ 4 การถ่ายเทความร้อนสุทธิมีค่าติดลบ ซึ่งเป็นไปไม่ได้ตามหลักทางเทอร์โมไดนามิกส์ หาก
ต้องการท าให้เป็นไปตามเทอร์โมไดนามิกส์จะต้องเพ่ิมสาธารณูปโภคร้อนเข้าไป 20 kW แสดงดังรูปที่ 
2.19 (b) เมื่อค านวณถึงขั้นตอนสุดท้ายแล้ว จะได้ค่าสาธารณูปโภคร้อนและเย็นที่น้อยที่สุดจาการ
ก าหนดค่า ∆Tmin จากตัวอย่างพบว่าค่าสาธารณูปโภคร้อนและเย็นที่น้อยที่สุดที่ระบบต้องการคือ 20 
kW และ 60 kW ตามล าดับ นอกจากนี้อุณหภูมิที่จุดพินซ์สามารถหาได้จากจุดที่การถ่ายเทความร้อน

มีค่าเท่ากับ 0 ดังนั้นอุณหภูมิที่จุดพินซ์ของตัวอย่างนี้คือ 85 C โดยอุณหภูมิที่จุดพินช์ของกระแส

ร้อนคือ 90 C และ 80 C ส าหรับกระแสเย็น เมื่อเปรียบเทียบกับวิธีกราฟที่กล่าวมาข้างต้น พบว่า
ค าตอบและข้อมูลมีค่าเดียวกัน แต่ขั้นตอนวิธีการแก้ปัญหาโดยใช้ตารางมีความสะดวกมากว่าส าหรับ
ระบบขนาดใหญ่และมีความซับซ้อนสูง ซึ่งสามารถน าไปประยุกต์ใช้กับการค านวณทางคอมพิวเตอร์ได้ 
 

  
 

2.18 รูปที่ 2. 18 การถ่ายเทความร้อนส่วนเกินจากช่วงอุณหภูมิที่ 1 ไปยัง ช่วงที่ 2 
 (Kemp, 2011) 
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รูปที่ 2. 19 แผนผังล าดับขั้น (Cascade diagram) (Kemp, 2011) 

 
2.7 การออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน (Heat exchanger network design) 

 เมื่อค านวณพลังงานเป้าหมายได้แล้ว ขั้นตอนต่อไปคือการออกแบบเครื่อข่ายเครื่อง
แลกเปลี่ยนความร้อน เพ่ือให้ได้ตามเป้าหมายของพลังงานนั้น ขั้นตอนแรกคือ การวาดแผนภาพกริด 
(Grid diagram) ของกระแสจากกระบวนการ แผนภาพกริดจากตัวอย่างกระแสจากกระบวนการทั้ง 4 
กระแสจากตารางที่ 2.2 แสดงดังรูปที่ 2.20 โดยแผนภาพนี้ได้ถูกน าเสนอโดย Linnhoff และ Flower 
(1978) เริ่มต้นจากการแบ่งแผนภาพกริดออกเป็น 2 ส่วน คือเหนือพินช์ (Above pinch) และ 
ใต้พินช์ (Below Pinch) เมื่อพิจารณาส่วนเหนือพินช์ พบว่ามีความต้องการกระแสสาธารณูปโภคร้อน
เท่านั้น นั่นคือ ที่เหนือพินช์กระแสร้อนทั้งหมดจะถูกท าให้เย็นลงโดยการแลกเปลี่ยนความร้อนกับ



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

34 
 
กระแสเย็น ดังนั้นจึงต้องจับคู่สายที่เป็นไปได้ท่ีจะท าให้กระแสร้อนเย็นลงไปที่อุณหภูมิทีจุ่ดพินช์โดยใช้
การแลกเปลี่ยนความร้อนกับกระแสเย็น และเพ่ิมสาธารณูปโภคร้อนให้กับกระแสเย็นที่ยังเหลืออยู่ 
การออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่เหนือจุดพินช์จึงต้องหาการจับคู่มาเติมเต็ม
สภาวะดังกล่าว 
 ตัวอย่างการออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนจะใช้ข้อมูลจากตารางที่ 2.2 

พลังงานเป้าหมายจากวิธีกราฟและขั้นตอนวิธีการแก้ปัญหาโดยใช้ ∆Tmin 10 C คือ 80 kW แบ่ง
ออกเป็นสาธารณูปโภคร้อน 20 kW และสาธารณูปโภคเย็น 60 kW การออกแบบการจับคู่กระแส
ร้อนและกระแสเย็นที่จุดเหนือพินช์ จะต้องเริ่มจากอุณหภูมิที่จุดพินช์ เกณฑ์ท่ีใช้ในการเลือกคือ อัตรา
การไหลความจุความร้อนของกระแสร้อนจะต้องน้อยกว่าหรือเท่ากับกระแสเย็นแสดงในสมการที่ 
2.15 การเลือกใช้หลักเกณฑ์นี้เพ่ือหลีกเลี่ยงความแตกต่างของอุณหภูมิในการแลกเปลี่ยนความร้อน
ของกระแสร้อนและกระแสเย็นจะต้องมีค่าไม่เกิน ∆Tmin เมื่อพิจารณากระแสร้อนที่2 และกระแส

เย็นที่3 พบว่า CP2CP3 กระแสทั้งสองสามารถจับคู่กันได ้ 
 

 
รูปที่ 2. 20 แผนภาพกริดของข้อมูลในตารางที่ 2.2 (Kemp, 2011) 

 
ที่เหนือจุดพินช์ กระแสร้อนที่ 2 ต้องการปล่อยความร้อนออกมา 240 kW ในขณะที่กระแสเย็นที่ 3 
ต้องการความร้อน 240 kW ดังนั้นการจับคู่กระแสที่ 2 และ 3 เป็นการจับคู่ที่เหมาะสม เมื่อพิจารณา

กระแสร้อนที่  4 และกระแสเย็นที่  1 พบว่า CP4  CP1 จึงสามารถจับคู่กันได้  ส าหรับการ
แลกเปลี่ยนความร้อนของกระแสที่ 4 และ 1 กระแสที่ 4 สามารถแลกเปลี่ยนกับกระแสที่ 1 ได้ 90 

kW ท าให้กระแสที่ 1 เปลี่ยนจากอุณหภูมิ 80 C ไปเป็น 125 C ในขณะที่เป้าหมายคือต้องเพ่ิม

อุณหภูมิให้ถึง 135 C ดังนั้นกระแสที่ 1 จ าเป็นต้องได้รับความร้อนจากสาธารณูปโภคภายนอกอีก 
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20 kW เพ่ือจะเพ่ิมอุณหภูมิจาก 125 C ไปเป็น 135 C การจับคู่กระแสร้อนและกระแสเย็นที่เหนือ
พินช์แสดงดังรูปที่ 2.21  

ล าดับถัดไปเมื่อพิจารณาที่ใต้จุดพินช์ การออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนจะแยก
ออกจากที่เหนือจุดพินช์ การออกแบบเริ่มต้นจากอุณหภูมิจุดพินช์ โดยมีหลักการคือ อัตราการไหล
ความจุความร้อนของกระแสร้อนจะต้องมากกว่าหรือเท่ากับกระแสเย็นตามสมการที่ 2.16 การ
ออกแบบที่ใต้จุดพินช์จะใช้วิธีเดียวกับที่เหนือจุดพินช์ มีจุดประสงค์เพ่ือให้แน่ใจว่ากระแสเย็นจะได้รับ
ความร้อนอย่างเพียงพอเพ่ือไปที่อุณหภูมิจุดพินช์ และต้องการสาธารณูปโภคเย็นเท่านั้น การจับคู่
กระแสที่ใต้จุดพินช์แสดงดังรูปที่ 2.22 

CPHOT  CPCOLD       (2.15) 

CPHOT  CPCOLD       (2.16) 

 การออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่สมบูรณ์ ท าโดยน าการออกแบบที่เหนือ
จุดพินช์และใต้จุดพินช์มารวมกัน แสดงดังรูปที่ 2.23 จ านวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่ต้องใช้ มี
ทั้งหมด 6 เครื่อง (รวมฮีตเตอร์และคูลลิ่ง) 

 

 
รูปที่ 2. 21 การออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนที่เหนือพินช์ จากข้อมูลตารางที่ 2.2  

(Kemp 2011) 
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รูปที่ 2. 22 การออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนที่ใต้พินช์ จากข้อมูลในตารางที่ 2.2  

(Kemp 2011) 
 

 
รูปที่ 2. 23 การออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนที่ส าเร็จแล้ว (Kemp 2011) 

 
 

 
 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

บทที่ 3 
ทบทวนงานวิจัยที่เกี่ยวขอ้ง 

 
3.1 แก๊สซิฟิเคชันชีวมวล 

  กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันถือเป็นเทคโนโลยีที่ได้รับความนิยมอย่างแพร่หลาย ที่ใช้ในการ
เปลี่ยนชีวมวลให้เป็นแก๊สเชื้อเพลิง ซึ่งได้รับความสนใจอย่างมากจากนักวิจัยต่างๆ ท าให้มีงานวิจัย
เกี่ยวกับแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลมากมาย มีทั้งศึกษาชีวมวลชนิดต่างๆ ที่จะน ามาใช้เป็นวัตถุดิบหลัก
ส าหรับแก๊สซิฟิเคชัน ตัวกลางที่ใช้ท าปฏิกิริยา (gasifying agent) ได้แก่ อากาศ ไอน้ า ออกซิเจน
บริสุทธิ์ เป็นต้น เตาปฏิกรณ์ชนิดต่างๆ รวมถึงศึกษาพารามิเตอร์ (parameter) ต่างๆ เช่น อุณหภูมิ
แก๊สซิฟิเคชัน (gasification temperature) อัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล (steam to biomass ratio) 
อัตราส่วนปริมาณอากาศที่ใช้จริงต่ออากาศที่ใช้ทางทฤษฎี (equivalent ratio, ER) เป็นต้น ที่ส่งผล
ต่อการผลิตแก๊สเชื้อเพลิง (producer gas) การผลิตไฮโดรเจนประสิทธิภาพเชิงความร้อนระบบผลิต
แก๊สเชื้อเพลิง (cold gas efficiency, CGE) และค่าความร้อน (heating value) พร้อมทั้งความคุ้มค่า
ของต้นทุนในการผลิตด้วย 
 Lv และคณะ 2004 ได้พัฒนาแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลในเตาปฏิกรณ์แบบฟลูอิไดซ์เบดขนาดเล็ก 
โดยใช้อากาศและไอน้ าเป็นตัวท าปฏิกิริยา ศึกษาผลกระทบของอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ อัตราส่วนไอ
น้ าต่อชีวมวล (steam to biomass ratio, S/B) อัตราส่วนปริมาณอากาศที่ใช้จริงต่ออากาศที่ใช้ทาง
ทฤษฎี (equivalent ratio, ER) และขนาดของชีวมวล ที่ส่งผลต่อองค์ประกอบของแก๊ส จากผลการ
ทดลองแสดงให้เห็นว่า อุณหภูมิมีตัวแปรที่มีความส าคัญ โดยเมื่ออุณหภูมิเพ่ิมข้ึนปริมาณไฮโดรเจนจะ
เพ่ิมสูงขึ้น การทดลองได้ให้ความมั่นใจว่า การใช้ไอน้ าในแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลเป็นการเพิ่มคุณภาพของ
แก๊ส แต่ถ้าเติมไอน้ ามากเกินไปจะท าให้อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชันลดลงและลดคุณภาพของแก๊ส ชีวมวล
ขนาดเล็กจะมีประสิทธิภาพมากกว่าขนาดใหญ่ ซึ่งในส่วนของ ER จะส่งผลไม่ค่อยชัดเจนเหมือน
พารามิเตอร์ตัวอ่ืนๆ ค่า ER ที่ดีทีสุ่ดคือ 0.23  
 Song และคณะ 2012 ผลิตไฮโดรเจนจากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวล ในเตาปฏิกรณ์
ฟลูอิไดซ์เบดแบบต่อเนื่อง (interconnect fluidized bed) ซึ่งจะแบ่งเป็นสองส่วนคือ ส่วนแก๊สซิไฟ
เออร์จะเป็น ซเพาท์ฟลูอิดเบด (spout fluid bed) และส่วนเผาไหม้จะเป็นฟลูอิไดซ์เบดที่มีความเร็ว
สูง ท าให้แบ่งโซนแก๊สซิฟิเคชันกับเผาไหม้ออกจากกัน จากผลการทดลองพบว่าได้แก๊สผลิตภัณฑ์ท่ีได้มี
ไฮโดรเจนจ านวนมากและไม่มีไนโตรเจนปนอยู่ และเมื่อเพ่ิมอัตราส่วนระหว่างไอน้ าต่อชีวมวลจะท า
ให้ไฮโดรเจนเพ่ิมสูงขึ้น และมีค่าสูงสุดอยู่ที่ 1.4 แต่หลังจากนี้ไฮโดรเจนลดลงเนื่องจาก ปริมาณน้ าที่
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มากเกินไปท าให้ความเร็วของการฟลูอิไดซ์เพ่ิมขึ้นอย่างเห็นได้ชัด ท าให้ถ่านชาร์ที่จะท าปฏิกิริยาหลุด
ไปอยู่ในส่วนที่ว่างด้านบน (freeboard) ถ่านชาร์ที่จะเกิดปฏิกิริยาแก๊สซิฟิเคชันจึงลดลง 
 Warnecke 2000 เปรียบเทียบเตาปฏิกรณ์ 2 ชนิดที่ใช้ในแก๊สซิฟิเคชัน คือ เตาปฏิกรณ์แบบ
ชั้นเชื้อเพลิงนิ่ง (Fixed bed gasifier) คือ เตาผลิตแก๊สเชื้อเพลิงแบบไหลขึ้น (Updraft gasifier) และ
เตาผลิตแก๊สเชื้อเพลิงแบบไหลลง  (Downdraft gasifier) และเตาปฏิกรณ์แบบฟลู อิไดซ์ เบด 
(Fluidized bed gasifier) คือ เตาฟลูอิไดซ์เบดแบบฟองอากาศ (Bubbling fluidized bed, BFB) 
และเตาฟลูอิไดซ์เบดแบบหมุนวน (Circulating fluidized bed, CFB) ซึ่งจะมีการเปรียบเทียบข้อดี
ข้อเสียต่างๆของเตาปฏิกรณ์ เช่น ขนาดชีวมวล คุณณภาพของแก๊สเชื้อเพลิง การเริ่มต้นเดิน เครื่อง 
(start-up) การเพ่ิมขยายชนาด (scale up) เป็นต้น พบว่าประโยชน์ที่ได้จากเตาปฏิกรณ์แต่ละชนิดมี
ผลเพียงเล็กน้อย โดยที่มีผลหลักๆเลย คือ องค์ประกอบทางกายภาพของชีวมวล 
 หลังจากปาล์มน้ ามันหมดอายุการเก็บเกี่ยวแล้ว ส่วนของล าต้นมักจะไม่ได้น าไปใช้ประโยชน์ 
กลายเป็นเศษเหลือทิ้งทางการเกษตร ได้มีงานวิจัยที่ศึกษาเกี่ยวกับการน าล าต้นปาล์มมาใช้ให้เกิด
ประโยชน์ต่างๆมากมาย  
 Choong 2012 ศึกษาแนวทางการน าล าต้นปาล์มน้ ามัน ซึ่งมีโครงสร้างแตกต่างจากไม้
เศรษฐกิจชนิดอ่ืนไปใช้ประโยชน์ โดยค านึงถึงโครงสร้างและสมบัติในแต่ละส่วนของล าต้นป าล์ม 
พบว่าส่วนโคนต้นสามารถน าไปท าเฟอร์นิเจอร์ อุตสาหกรรมไม้อัด ไม้บาง ส่วนกลางและปลายของล า
ต้นมีปริมาณองค์ประกอบคาร์โบไฮเดรตพวกแป้งและน้ าตาลสูง ซึ่งมีศักยภาพในการน าไปใช้เป็น
วัตถุดิบผลิต เอทานอลได้ 
 Nipattummakul และคณะ 2012 ท าการทดลองน าล าต้นปาล์มซึ่งเป็นของเสียทาง
การเกษตร มาผลิตเป็นแก๊สสังเคราะห์ (syngas) ผ่านกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันโดยใช้น้ าเป็นตัวท า
ปฏิกิริยา (gasifying agent) ภายในเตาปฏิกรณ์แบบกะ (batch reactor) โดยศึกษาผลกระทบจาก
อัตราการไหลของไอน้ าที่เข้าท าปฏิกิริยาที่ส่งผลต่อการผลิตแก๊สสังเคราะห์ จากผลการทดลองพบว่า 
เมื่อเพ่ิมอัตราการไหลของไอน้ า จะเร่งปฏิกิริยาแก๊สซิฟิเคชันเกิดได้เร็วขึ้น และใช้เวลาในการ
เกิดปฏิกิริยาลดลง คุณสมบัติของแก๊สสังเคราะห์ที่ ได้จากแก๊สซิฟิเคชันล าต้นปาล์มถูกน าไป
เปรียบเทียบกับชีวมวลชนิดอ่ืน เช่น ไม้โกงกาง กระดาษ และเศษอาหาร เป็นต้น ภายใต้สภาวะ
ปฏิบัติการเดียวกัน พบว่าล าต้นปาล์มให้ปริมาณแก๊สสังเคราะห์ พลังงานและไฮโดรเจน มากกว่าชีว
มวลชนิดอื่น 
 การผลิตไฮโดรเจนจากแก๊สซิฟิเคชันชีวมวล จะมีประสิทธิภาพสูงมากเมื่อเลือกใช้ไอน้ าเป็นตัว
ท าปฏิกิริยา แก๊สผลิตภัณฑ์ที่ได้นั้นมีความสะอาดและส่งผลกระทบต่อสิ่ งแวดล้อมน้อยมาก (Franco, 
Pinto, Gulyurtlu, & Cabrita, 2003) พบว่าใช้ไอน้ าเป็นตัวท าปฏิกิริยาจะประหยัดกว่าและผลิต
ไฮโดรเจนได้ปริมาณมากกว่าเมื่อเปรียบเทียบกับตัวท าปฏิกิริยาอ่ืนๆ (Pala, Wang, Kolb, & Hessel, 
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2017) ไอน้ าช่วยเพ่ิมคุณภาพให้กับแก๊สเชื้อเพลิง โดยเพ่ิมความเข้มข้นไฮโดรเจน และยังมี
ประสิทธิภาพในการลดน้ ามันทาร์และถ่านชาร์  (Nipattummakul, Ahmed, Kerdsuwan, & 
Gupta, 2010) ผลิตแก๊สสังเคราะห์และไฮโดรเจนจากกากตะกอนจากน้ าเสีย (sewage sludge) ผ่าน
กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันมีไอน้ าและอากาศเป็นตัวกลาง พบว่าเมื่อใช้ไอน้ าเป็นตัวกลางปริมาณ
ไฮโดรเจนที่ได้จะเพ่ิมข้ึน 3 เท่าเมื่อเปรียบเทียบกับใช้อากาศเป็นตัวกลาง  
 โปรแกรม Aspen Plus ได้รับความนิยมน ามาใช้จ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิชัน  เนื่องจาก 
Aspen Plus สามารถลดความซับซ้อนของกระบวนการทางเคมีลงให้อยู่ในรูปหน่วยเล็กๆ และแยก
ทดสอบเป็นส่วนจ าเพาะ ก่อนที่จะทุกส่วนจะถูกทดสอบพร้อมกัน นอกจากจะอธิบายกระบวนการที่
เกี่ยวข้องกับสภาวะที่เป็นไอและของเหลวแล้ว ยังสามารถอธิบายกระบวนการที่เกี่ยวข้องกับของแข็ง
ได้อีกด้วย ซึ่งเหมาะสมอย่างมากที่จะน ามาใช้ในการจ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลซึ่งเป็น
ของแข็ง 
 Ramzan และคณะ 2011 ท าการจ าลองแบบจ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวล ด้วย
โปรแกรม Aspen Plus เพ่ือใช้ท านายหาสมรรถนะที่ดีที่สุดของเตาปฏิกรณ์ โดยเตาจะแบ่งออกเป็น
สามช่วง ช่วงแรกมีไว้ระเหยความชื้นออกจากชีวมวล ช่วงที่สอง ชีวมวลถูกสลายตัวด้วยความร้อน 
กลายเป็นธาตุชนิดต่างๆ ช่วงสุดท้าย เกิดปฏิกิริยาแก๊สซิฟิเคชันโดยจะขึ้นกับ ค่าต่ าสุดของพลังงาน
อิสระของกิ๊บส์ (Gibbs free energy minimization) มีการเปรียบเทียบประสิทธิภาพของชีวมวล 3 
ชนิด คือ เศษอาหาร ขยะตามบ้านเรือน และมูลสัตว์ปีก โดยศึกษาผลกระทบของ อุณหภูมิของเตา
ปฏิกรณ์  (gasifier temperature) อัตราส่วนปริมาณอากาศที่ ใช้จริงต่ออากาศที่ ใช้ทางทฤษฎี 
(equivalent ratio, ER) ปริมาณความชื้นของชีวมวล (moisture content) อัตราส่วนไอน้ าต่อชีว
มวล (steam to biomass ratio) ที่ส่ งผลถึ งปริมาณแก๊ส เชื้ อ เพลิ ง ปริมาณ ไฮโดรเจน และ
ประสิทธิภาพเชิงความร้อนระบบผลิตแก๊สเชื้อเพลิง (cold gas efficiency, CGE) ผลการจ าลอง
กระบวนการนี้เปรียบเทียบกับค่าจากการทดลอง (Zaman, 2010) มีลักษณะสอดคล้องกันดี เศษ
อาหารให้ค่า เปอร์เซ็นต์ CGE และปริมาณไฮโดรเจนสูงที่สุดเทียบกับชีวมวลอีกสองชนิด การเพ่ิม
ปริมาณไอน้ าจะสนับสนุนการผลิตไฮโดรเจน 
 Doherty และคณะ 2013 จ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลด้วยโปรแกรม Aspen 
Plus เพ่ือพัฒนาแบบจ าลองเตา Fast internally fluidized bed เป็นเตาปฏิกรณ์ฟลูอิไดซ์เบดแบบคู่ 
(dual fluidized bed) ชนิดหนึ่ง แล้วน าค่าการจ าลองเปรียบเทียบกับการทดลอง ได้ค่าที่ยอมรับได้
อยู่ในเกณฑ์ดีมาก โดยศึกษาพารามิเตอร์ที่มีอิทธิพลต่อประสิทธิภาพของเตาปฏิกรณ์ อุณหภูมิของ
แก๊สซิฟิเคชันที่เหมาะสมจะอยู่ในช่วง 850 – 950 องศาเซลเซียส ความชื้นของชีวมวลควรต่ าสุดเท่าที่
จะเป็นไปได้ เพราะความชื้นส่งผลให้ค่าประสิทธิภาพเชิงความร้อนระบบผลิตแก๊สเชื้อเพลิง (cold gas 
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efficiency, CGE) ต่ าลง อัตราส่วนอากาศต่อเชื้อเพลิง (air – fuel ratio) ที่ป้อนต้องมั่นใจว่าเกิดการ
เผาไหม้สมบูรณ์ และมีความสนใจศึกษาการให้ความร้อนกับอากาศก่อนท าปฏิกิริยา 
 Niu และคณะ 2013 ใช้โปรแกรม Aspen Plus พัฒนาการจ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิเค-
ชันชีวมวลจากขยะชุมชนในเตาปฏิกรณ์ฟลูอิไดซ์เบดแบบฟองอากาศ (bubbling fluidized bed) ใช้
อากาศและไอน้ าเป็นตัวท าปฏิกิริยา กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันแบ่งออกเป็น 3 ช่วงคือ การกลั่นสลาย 
(devolatilization) ออกซิเดชันบางส่วน (partial oxidation) และการรีฟอร์มมิงด้วยไอน้ า (steam 
reforming) โดยใช้วิธี restricted equilibrium เพ่ือให้ได้ค่าที่ถูกต้องจากการเบี่ยงเบนเนื่องจากใน
ระบบแก๊สซิฟิเคชันมีส่วนที่ยังไม่อยู่ในสภาวะสมดุล ศึกษาผลของเปอร์เซ็นต์ออกซิเจนในอากาศ 
เพ่ือให้อากาศมีส่วนผสมของออกซิเจนมากกว่าอากาศธรรมดา (enriched air) และเจือจางไนโตรเจน 
พบว่าเมื่อเพ่ิมเปอร์เซ็นต์ของออกซิเจน ท าให้ไฮโดรเจน (H2) และคาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) เพ่ิมขึ้น
อย่างเห็นได้ชัดและยังเพ่ิม CGE ที่อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชันต่ าๆ แต่จะส่งผลเล็กน้อยเมื่ออุณหภูมิแก๊สซิฟิ
เคชันสูงกว่า 900 องศาเซลเซียส 
 
3.2 แก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์  

 แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) เป็นแก๊สเรือนกระจก (greenhouse gas) หากปล่อยออกสู่
บรรยากาศ จะเป็นสาเหตุการเกิดต่อภาวะโลกร้อน (global warming) แก๊สผลิตภัณฑ์ที่เกิดจาก
กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลมีปริมาณ CO2 ในปริมาณมาก จึงมีการศึกษาเกี่ยวกับการลด CO2 
ในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน วิธีที่ได้รับความนิยมคือ แคลเซียมลูปปิง โดยใช้ CaO เป็นตัวดูดซับที่ใช้
กันอย่างแพร่หลาย เนื่องจากหาง่ายและราคาไม่แพง นอกจากจะช่วยลดการปล่อย CO2 แล้ว ยังช่วย
ให้ H2 ที่ผลิตได้มีปริมาณเพ่ิมสูงขึ้นอีกด้วย CaO นอกจากจะมีบทบาทเป็นตัวดูดซับ CO2 แล้ว ยัง
สามารถเป็นตัวเร่งปฏิกิริยาให้กับปฏิกิริยารีฟอร์มมิงทาร์ ส่งให้ H2 ที่ได้เพ่ิมมากขึ้น จาการศึกษาของ 
Pfeifer และคณะ ได้ท าการเปรียบเทียบกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลในเตาปฏิกรณ์ฟลูอิไดซ์เบด
แบบคู่ ที่มีและไม่มีตัวดักจับ CO2 ( Pfeifer และคณะ 2009 ) จากการทดลองพบว่าระบบที่ไม่มีตัวดูด
ซับจะมีความเข้มข้นของไฮโดรเจน 40 %vol (มาตรฐานแห้ง) ในขณะที่ระบบที่มีตัวดูดซับ H2 เพ่ิม
สูงขึ้นไปถึง 75% 
 Mahishi และ Goswami 2007 ท าการทดลองแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลใช้น้ าเป็นตัวท าปฏิกิริยา 
ซึ่งต้องการหาเทคนิคใหม่ๆเพ่ือให้ได้ปริมาณไฮโดรเจนที่สูงขึ้น โดยรวมปฏิกิริยาแก๊สซิฟิชันเข้ากับ
ปฏิกิริยาการดูดซับ ใช้แคลเซียมออกไซด์ในการดักจับแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ ด าเนินการภายใต้
ความดันบรรยากาศ และอุณหภูมิช่วง 500 – 700 องศาเซลเซียส พบว่าที่ อุณหภูมิ 600 องศา
เซลเซียส ในกระบวนการที่มีแคลเซียมออกไซด์เป็นตัวดูดซึม มีปริมาณไฮโดรเจนและปริมาณแก๊ส
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ทั้งหมดเพ่ิมขึ้นถึง 48.6% และ 62.2% ตามล าดับ ทั้งนี้น่าจะมาจากเกิดการรีฟอร์มมิ่งของน้ ามันทาร์
และสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ท าให้ความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์และมีเทนในแก๊ส
เชื้อเพลิงต่ ามากเม่ือใช้ตัวดูดซึม โดยแคลเซียมออกไซด์มีบทบาทเป็นทั้งตัวดูดซึมและตัวเร่งปฏิกิริยา 
 Han และคณะ 2011 ท าการทดลองโดยใช้แคลเซียมออกไซด์ (CaO).เป็นตัวดูดซับ เพ่ือ
พัฒนาการผลิตแก๊สไฮโดรเจน ผ่านกระบวนการเแก๊สซิฟิเคชันใช้ขี้เลื่อยเป็นชีวมวล ในเตาปฏิกรณ์
ฟลูอิไดซ์เบดแบบฟองอากาศ โดยศึกษาผลของตัวแปรต่างๆ เช่น อัตราส่วนโดยโมลของแคลเซียม
ออกไซด์ต่อคาร์บอน (CaO/C) อัตราส่วนน้ าต่อคาร์บอนโดยโมล (H2O/C) และอุณหภูมิในการท า
ปฏิกิริยา ที่ส่งผลต่อปริมาณการผลิตไฮโดรเจน พบว่าเมื่อเพ่ิมอัตราส่วนของ CaO/C และ H2O/C ท า
ให้ปริมาณไฮโดรเจนสูงขึ้น เพราะว่าไปสนับสนุนการเกิดปฏิกิริยา water gas shift และเมื่อเพ่ิม
อุณหภูมิไฮโดรเจนก็มีปริมาณเพ่ิมขึ้นเช่นเดียวกัน แต่คาร์บอนไดออกไซด์ก็เพ่ิมขึ้นด้วย ดังนั้นอุณหภูมิ
ที่เหมาะสมควรพิจารณาทั้งแก๊สซิฟิเคชันและคาร์บอเนชัน เมื่อน าผลลัพธ์ที่ได้ไปเปรียบเทียบกับงาน
ก่อนหน้า พบว่าการใช้แคลเซียมออกไซด์เป็นตัวดูดซับ ช่วยเพ่ิมการผลิตไฮโดรเจนให้มีความเข้นข้นที่
สูงขึ้น และคาร์บอนไดออกไซด์ต่ าลง 
 Gopaul และคณะ 2014 ศึกษาการจ าลองกระบวนการในการผลิตไฮโดรเจน โดยท าการ
เปรียบเทียบการจ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันแบบหมุนเวียนสารเคมี  (chemical looping 
gasification, CLG) 2 ชนิด ด้วยโปรแกรม Aspen Plus กระบวนการแรกคือ การดักจับแก๊ส
คาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) โดยใช้แคลเซียมออกไซด์ (CaO) เป็นตัวดูดซับควบคู่ไปกับไอน้ าส าหรับรี
ฟอร์มมิ่งน้ ามันทาร์ (CLG1) ส่วนกระบวนการที่สองคือ ใช้สารประกอบของเหล็ก (iron-based) เป็น
สารน าออกซิเจน ในปฏิกิริยารีดักชันออกซิเดชัน ชีวมวลที่ถูกเลือกมาใช้ในงานนี้คือ มูลสัตว์ปีก 
(poultry litter) โดยศึกษาหาสภาวะที่ดีที่สุดของอุณหภูมิและความดันในเตาปฏิกรณ์หลัก ผลจาก
การจ าลองกระบวนการแสดงให้เห็นว่า ความดันบรรยากาศเป็นความดันที่เหมาะสมในการปฏิบัติการ 
ยกเว้นในส่วนของรีดักชันและออกซิเดชันของ CLG 2 ปริมาณแก๊สสังเคราะห์ที่ได้จาก CLG 2 
มากกว่า CLG 1 แต่ CLG 1 ให้ไฮโดรเจนที่บริสุทธิ์มากกว่า ทั้งนี้เนื่องจาก CLG 2 ไม่มีระบบก าจัด
แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์อยู่  
 Udomsirichakorn แลคณะ 2014 ต้องการแก้ปัญหาจาก CO2 และปริมาณทาร์ที่ ไม่
ต้องการในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันนชีวมวลด้วยไอน้ า โดยการเติม CaO เข้าไปในกระบวนการแก๊ส
ซิฟิเคชัน มีวัตถุประสงค์เพ่ือศึกษาผลของอัตราการหมุนเวียนของแข็งร่วมกับบทบาทของ CaO ที่ท า
หน้าตัวเร่งปฏิกิริยารีฟอร์มมิ่งของทาร์และท าหน้าที่เป็นตัวตัวดูดซับ CO2 เพ่ือปรับปรุงการผลิต
ไฮโดรเจน ท าการเปรียบเทียบอัตราการหมุนเวียนของแข็ง 3 ระบบ คือ CaO-based chemical 
looping gasification (CaO-CLG), Sand-based chemical looping gasification (Sand-CLG) 
และ CaO-based bubbling fluidized bed gasification (CaO-BFBG) ผลการทดลองพบว่าระบบ 
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CaO-CLG ให้ H2 yield สูงกว่า Sand – CLG ถึง 3 เท่าและความเข้มข้นของ H2 สูงว่า 30% เมื่อ
เทียบ CaO-CLG กับ CaO-BFBG พบว่า CaO-CLG มีปริมาณผลได้ของไฮโดรเจนได้มากว่าถึง 2 เท่า 
และมีความเข้มข้นของ H2 มากกว่าถึง 15% ระบบCaO-CLG ยังท าให้เกิดปริมาณทาร์ที่น้อยที่สุดที่ 
2.48 g/Nm3 

 Acharya และคณะ ได้ท าการทดลองเพ่ือศึกษากระบวนการแก๊สซิฟิ เคชันชีวมวลในเตา
ปฏิกรณ์ฟลูอิไดซ์เบดแบบหมุนวนแบบแคลเซียมลูปปิงส าหรับการผลิตแก๊สที่มีไฮโดรเจนปริมาณมาก 
มีขี้เลื่อยเป็นวัตถุดิบและใช้ไอน้ าเป็นตัวกลางท าปฏิกิริยา (Acharya และคณะ 2017) ข้อดีของระบบ
นี้คือ จะเกิดการดักจับ CO2 ระหว่างการด าเนินการและใช้ตัว CaO เป็นตัวดูดซับ ซึ่งหาได้ง่ายและ
ราคาไม่แพง ผลการทดลองพบว่าแก๊สผลิตภัณฑ์มีปริมาณไฮโดรเจนสูงถึง 81% และปริมาณ CO2 ที่
น้อยมากประมาณ 5% นอกจากนี้ยังมีการวิเคราะห์เอ็กเซอร์จีของระบบพบว่ามีประสิทธิภาพของเอ็ก
เซอร์จี เท่ากับ 78.77% 

จากการทบทวนงานวิจัยที่กล่าวมาข้างต้นนั้นจะเห็นว่าทางปาล์มสามารถน ามาผลิตเป็น
เชื้อเพลิงผ่านกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน ยังมีงานวิจัยที่ศึกษาด้านนี้ไม่แพร่หลายมากนักจึงเห็นสมควร
ที่จะจ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันทางปาล์ม โดยใช้น้ าเป็นตัวท าปฏิกิริยาเนื่องจาก น้ ามีส่วนส าคัญ
ในการผลิตไฮโดรเจน รวมถึงจะศึกษาร่วมกับการดักจับแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ โดยใช้ CaO เป็นตัว
ดูดซับ เพ่ือลดปริมาณการปล่อยแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ออกสู่บรรยากาศ และเพ่ิมประสิทธิภาพ
ให้กับแก๊สเชื้อเพลิง ด้วยการปรับปรุงกระบวนการแก๊สซิ ฟิ เคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียมลูปปิงเพ่ือให้ได้ไฮโดรเจนที่มีความบริสุทธิ์สูง 
 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

บทที่ 4 
การจ าลองกระบวนการ 

 
 ในบทนี้จะอธิบายถึงการปรับปรุงการจ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดัก
จับคาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียมลูปปิงส าหรับการผลิตไฮโดรเจน โดยการศึกษาการจ าลอง
กระบวนการดังกล่าววจะถูกด าเนินการภายใต้โปรแกรมแอสเพนพลัส (Aspen Plus) โดยสมมติฐาน
ของแบบจ าลอง รายละเอียดของแบบจ าลองหน่วยหน่วยปฏิบัติการที่ใช้ในกระบวนการจ าลอง ข้อมูล
ของวัตถุดิบ รวมถึงการตรวจสอบการจ าลองกระบวนการที่ศึกษากับผลการทดลองจากงานวิจัยจะถูก
อธิบายไว้ในบทนี้เช่นกัน 
 
4.1  การป รับป รุ งการจ าลองกระบวน การแก๊ สซิ ฟิ เคชั น ชี วมวลร่ วมกั บ การดั กจั บ
คาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียมลูปปิงส าหรับการผลิตไฮโดรเจน 

 แผนภาพแสดงการจ าลองกระบวนการการปรับปรุงแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียมลูปปิงส าหรับการผลิตไฮโดรเจน จากโปรแกรม Aspen Plus แสดง
ดังรูปที่ 4.1 สมมติฐานที่ใช้ในการจ าลองกระบวนการมีดังนี้ 1) กระบวนการด าเนินการภายใต้สภาวะ
คงตัว 2) อุณหภูมิคงที่ (อุณหภูมิของเบดคงที่ตลอดทั้งเตาปฏิกรณ์) 3) ซัลเฟอร์ท าปฏิกิริยากับ
ไฮโดรเจนได้ผลิตภัณฑ์เป็นแก๊สไฮโดรเจนซัลไฟด์ (H2S) เท่านั้น 4) ผลิตภัณฑ์ที่เกิดจากไนโตรเจนจะมี
เพียงแอมโมเนียเท่านั้น (NH3) ไม่มีการเกิดออกไซด์ของไนโตรเจน (NOx) 5) ไม่พิจารณาน้ ามันทาร์ 
(Tar) และไฮโดรคาร์บอนหนัก (Heavy hydrocarbon) 6) ถ่านชาร์ (Char) ถูกสมมติให้เป็นคาร์บอน 
100% (แกรไฟต์) 7) 2% ของคาร์บอนสลายไปเป็นขี้เถ้า (Doherty และคณะ 2009) 8) โดยขี้เถ้าเป็น
สารเฉื่อยไม่เกี่ยวข้องกับปฏิกิริยาเคมี  

การป รับป รุ งก ารจ าล องกระบ วนการแก๊ สซิ ฟิ เคชั น ชี วมวลร่ วมกั บ การดั กจั บ
คาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียมลูปปิง แบ่งออกเป็น 3 ส่วนหลักๆ 1) ส่วนแก๊สซิไฟเออร์ ในส่วนนี้
จะเกิดปฏิกริิยาแก๊สซิฟิเคชันและปฏิกิริยาคาร์บอเนชัน 2) ส่วนรีเจนเนอเรเตอร์ เกิดปฏิกิริยาแคลซิเน
ชันแปรสภาพแคลเซียมคาร์บอเนตให้กลับเป็นแคลเซียมออกไซด์ และเกิดปฏิกิริยาเผาไหม้ของอากาศ
กับคาร์บอนที่ไม่เกิดปฏิกิริยาจากแก๊สซิไฟเออร์ 3) ไรเซอร์ เป็นส่วนของแก๊สซิไฟเออร์ที่ได้ มีการ
ออกแบบต่อท่อไรเซอร์ให้มีความยาวเพ่ิมขึ้น เพ่ือให้เกิดปฏิกิริยาคาร์บอเนชันรอบที่สอง ระบบ
ด าเนินการในเตาปฏิกรณ์ฟลูอิไดซ์เบดแบบคู่ 

ทางปาล์มใช้เป็นวัตถุดิบ จะถูกก าหนดให้เป็นสารที่ไม่สามารถก าหนดสูตรโครงสร้างโมเลกุล
ได้ (Non – conventional component) ดังนั้นจึงใช้แบบจ าลอง HCOALGEN และ DCOALIGT 
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เพ่ือใช้ค านวณค่าเอนทาลปีและความหนาแน่นของชีวมวลจากค่าข้อมูลวิเคราะห์เชิงปริมาณและเชิง
ละเอียดของชีวมวล ซึ่งชีวมวลที่ใช้เป็นวัตถุดิบในการศึกษนี้คือทางปาล์มข้อมูลวิเคราะห์เชิงปริมาณ 
(Proximate analysis) และข้อมูลวิเคราะห์เชิงละเอียด (Ultimate analysis) ของทางปาล์มแสดงดัง
ตารางที ่4.1 
 
ตารางที่ 4. 1 ข้อมูลวิเคราะห์เชิงปริมาณและเชิงละเอียดของทางปาล์ม (Mustafa และคณะ 2015)  

ค่าวิเคราะห์เชิงปริมาณ (Proximate analysis) [% โดยมวล] 

ความชื้น (Moisture content) 9.82 
คาร์บอนคงท่ี (Fixed carbon) 11.88 
สารระเหย (Volatile matter) 83.28 

ขี้เถ้า (Ash) 4.84 
ค่าวิเคราะห์เชิงละเอียด (Ultimate analysis) [% โดยมวล] 

C 45.05 
H 5.86 
N 0.23 
Cl 0 
S 0.04 
O 48.82 

 

ตารางที่ 4. 2 ข้อมูลสภาวะด าเนินการของแบบจ าลอง 
 

 

 

 

 

 

  

พารามิเตอร์ ค่า 
อัตราการไหลของชีวมวล (กก./ชม.) 100 

อัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล 0.2 - 1.2 
อัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวล 0.2 – 1.8 

อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชัน (C) 500 – 900 

อุณหภูมิไรเซอร์ (C) 400-650 

ความดัน (บาร์) 1 
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รูปที่ 4. 1 แบบจ าลองกระบวนการการปรับปรุงแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับ

คาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียมลูปปิงส าหรับการผลิตไฮโดรเจน จากโปรแกรม Aspen Plus 
 

 ตารางที่ 4.3 แสดงรายละเอียดหน่วยจ าลองที่ใช้ในกระบวนการการปรับปรุงแก๊สซิฟิเคชันชีว
มวลร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียมลูปปิงส าหรับการผลิตไฮโดรเจน ภายใต้การ
ด าเนินการในสภาวะอุณหภูมิคงที่ (isothermal) มีทางปาล์มเป็นวัตถุดิบซึ่งคือกระแส OPF ทาง
ปาล์มจะถูกก าหนดเป็นสารประกอบที่ไม่มีสูตรโครงสร้างโมเลกุลที่แน่นอน (non-conventional 
component) โดยแบบจ าลอง HCOALGEN และ DCOALIGT ในโปรแกรมแอสเพนพลัสจะถูกใช้ใน
การค านวณค่าความหนาแน่นและเอนทาลปีของของแข็งชีวมวลจากค่าข้อมูลวิเคราะห์เชิงปริมาณและ
ข้อมูลวิเคราะห์เชิงละเอียดจากตารางที่  4.1 จากนั้นกระแส OPF จะถูกส่งไปที่แก๊สซิไฟเออร์

ประกอบด้วยแบบจ าลองชื่อ (DCOMP, GASIFIC และ GASIFIC2) ด าเนินการที่อุณหภูมิ 650C 
แบบจ าลอง RYield (DCOMP) ถูกใช้ในการจ าลองการสลายตัวของชีวมวลเพ่ือเปลี่ยนไปเป็น
สารประกอบ เช่น คาร์บอน ไฮโดรเจน ซัลเฟอร์ ไนโตรเจนและขี้เถ้า เป็นต้น โดยก าหนดค่าเปอร์เซ็น
ผลได้ (yield distribution) ในบล็อกส าหรับการค านวณ (Calculator block) โดยใช้ค่าข้อมูล
วิเคราะห์เชิงละเอียดของชีวมวลในตารางที่ 4.1 เนื่องจากการเปลี่ยนแปลงคาร์บอนของชีวมวลส่วน
ใหญ่แล้วจะอยู่ในช่วง 90-99 % (Doherty และคณะ 2009) กระแส MIX-1 ซึ่งออกมาจากบล็อก 
DECOMP ประกอบด้วย คาร์บอน ไฮโดรเจน ซัลเฟอร์ ไนโตรเจน ออกซิเจนและขี้เถ้าจะถูกส่งไปแยก
คาร์บอนที่ไม่เกิดปฏิกิริยาออกที่ SEP-A (กระแส CCONV) ในการศึกษานี้จะก าหนดค่าคาร์บอนที่ไม่
เกิดปฏิกิริยาที่ 5 % ส่วนกระแส VOL ประกอบด้วย คาร์บอน ไฮโดรเจน ซัลเฟอร์ ไนโตรเจน 
ออกซิเจนและขี้เถ้า จะถูกส่งไปท าปฏิกิริยากับไอน้ า จากกระแส WATER โดยจะป้อนเป็นอัตราส่วน
ของอัตราการไหลน้ าต่ออัตราการไหลชีวมวล รับความร้อนจาก HEATER เพ่ือผลิตเป็นไอน้ าณหภูมิ 
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500 C ก่อนเข้าสู่แก๊สซิไฟเออร์และแคลเซียมออกไซด์ เกิดปฏิกิริยาแก๊สซิฟิเคชันและคาร์บอเนชัน
ในบล็อก GASFIC ใช้แบบจ าลอง RGibbs บล็อก GASFIC2 ซึ่งใช้แบบจ าลอง RGibbs ท าให้หน้าปรับ
ค่าสารประกอบที่ออกมาจาก GASIFIC ให้มีค่าใกล้เคียงกับการทดลองมากยิ่งขึ้น โดยการก าหนด
อุณหภูมิ เข้าใกล้  (Temperature approach) เพ่ือความแม่นย าในการน าค่าจากการจ าลอง
กระบวนการไปใช้ ขี้เถ้าจะถูกแยกออกที่บล็อก SEPASH ใช้แบบจ าลอง SEP จากนั้นกระแส MIX3 
ซึ่งประกอบด้วย H2, CO, CO2, CH4, H2O และ CaCO3 จะถูกส่งไปแยกของแข็งซึ่งก็คือ CaCO3 ที่ 
SPLIT เพ่ือไปแปรสภาพในส่วนที่เป็นรีเจนเนอเรเตอร์ REGEN ใช้แบบจ าลอง RGibbs ด าเนินการที่

อุณหภูมิ 900 C โดยการแปรสภาพของ CaCO3 จะมีการป้อนอากาศที่กระแส AIR มาท าปฏิกิริยา
เผาไหม้กับคาร์บอนที่ไม่เกิดปฏิกิริยาที่เหลือมาจากแก๊สซิไฟเออร์ เพ่ือให้ความร้อนให้กับรีเจนเนอเร
เตอร์ ผลิตภัณฑ์ที่ออกจาก REGEN ประกอบด้วย CO2, N2 และ CaO จะถูกน าไปแยกที่ SEP-C โดย
ส่วนที่เป็นแก๊สซึ่งก็คือ CO2 และ N2 ซึ่งส่งไปยังขั้นตอนการแยกและจัดเก็บต่อไป ส่วนที่เป็นของแข็ง 
CaO จะถูกส่งไปที่ RISER ส่วนที่เป็นแก๊สของกระแส MIX3 จะถูกส่งไปที่ไรเซอร์ซึ่งเป็นส่วนที่มีการ
ออกแบบการต่อท่อไรเซอร์ให้มีความยาวเพ่ิมข้ึน ที่แบบจ าลอง RISER (RGibbs) เพ่ือเกิดการปฏิกิริยา

คาร์บอเนชันรอบที่สองกับ CaO ที่อุณหภูมิ 550 C  กระแส MIX4 ที่ออกจาก RISER ซึ่งประกอบไป
ด้วยไฮโดรเจนที่มีความบริสุทธิ์สูงจะถูกแยกออกจากของแข็ง CaO และ CaCO3 ที่บล็อก SEP-D เป็น
แก๊สผลิตภัณฑ์ในกระแส GASES ส่วนที่เป็ของแข็ง CaO และ CaCO3 จะถูกส่งกลับไปยังแก๊สซิไฟ
เออร์ โดยสภาวะด าเนินการของแบบจ าลองที่ศึกษาแสดงดังตารางที่ 4.2 
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ตารางที่ 4. 3 รายละเอียดหน่วยจ าลองที่ใช้ในกระบวนการการปรับปรุงแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับ
การดักจับคาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียมลูปปิงส าหรับการผลิตไฮโดรเจน 

ชนิด ชื่อบล็อก ค าอธิบาย 

RYield DECOMP 

ท าหน้ าที่ เปลี่ ยนสารที่ ไม่ สามารถระบุ โครงสร้ างโม เลกุ ล  (Non-
conventional component) ใ ห้ เ ป็ น ส า ร ที่ มี สู ต ร โ ม เ ล กุ ล 
(Conventional component) โดยค านวณจากสมการสมดุลของธาตุ
องค์ประกอบ 

RGibbs GASIFIC จ าลองการเกิดแก๊สซิฟิเคชันและปฏิกิริยาคาร์บอเนชัน 

 GASIFIC2 
จ าลองการเกิดแก๊สซิฟิเคชันและปฏิกิริยาคาร์บอเนชัน โดยก าหนด
อุณหภูมิเข้าใกล้ เพ่ือให้ได้ผลใกล้เคียงกับการทดลองมากข้ึน 

RGibbs REGEN จ าลองการเกิดปฏิกิริยาแคลซิเนชัน เปลี่ยน CaCO3 ให้เป็น CaO  
 RISER จ าลองการเกิดปฏิกิริยาคาร์บอเนชันครั้งที่ 2 

SSplit SEP-A 
แยกสัดส่วนของคาร์บอนที่ไม่เกิดปฏิกิริยา (unreacted carbon) ไปท า
ปฏิกิริยาเผาไหม้กับอากาศเพ่ือให้ความร้อนกับรีเจนเนอเรเตอร์  

 SEP-D 
แยก CaO และหรือ CaCO3 กับแก๊สผลิตภัณฑ์ โดยส่วนของแข็งจะกลับไป
ที่แก๊สซิไฟเออร์ 

 SPLIT 
แยก CaCO3 ที่ออกจากแก๊สซิไฟเออร์ เพ่ือไปรีเจนเนอเรทในรีเจนเนอเร-
เตอร์ 

FSplit CSPLIT แยกสัดส่วนของคาร์บอนที่เปลี่ยนไปเป็นขี้เถ้า  
Heater HEATER ให้ความร้อนกับน้ า เพื่อเปลี่ยนเป็นไอน้ าก่อนป้อนเข้าแก๊สซิไฟเออร์  
Sep SEPASH แยกข้ีเถ้าออกจากแก๊สซิไฟเออร์  

  SEP-C แยก CO2 กับ CaO ที่ออกจากรีเจนเนอเรเตอร์ 
 

 
4.2. การตรวจสอบแบบจ าลอง  

 ผลการค านวณจากแบบจ าลองกระบวนการการดักจับแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์ จ าเป็นต้องตรวจสอบแบบจ าลองก่อนน าแบบจ าลองดังกล่าวไปใช้ ซึ่งได้ถูกน ามา
เปรียบเทียบกับข้อมูลผลการทดลองของ Cheng และคณะ (2010) และ Acharya และคณะ (2017) 
โดยงานวิจัยทั้งสองเป็นการศึกษากระบวนการเป็นการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียมลูปปิง 
มีที่การดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ในเตาปฏิกรณ์ เตาปฏิกรณ์ที่ใช้เป็นแก๊สซิไฟเออร์แบบฟลูอิไดซ์เบด 
2 เครื่อง โดยการทดลองจะแบ่งเตาปฏิกรณ์ออกเป็น 2 ส่วน คือ 1) แก๊สซิไฟเออร์ ในส่วนนี้จะ
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เกิดปฏิกิริยาแก๊สซิฟิเคชันและปฏิกิริยาคาร์บอเนชัน 2) รีเจนเนอเรเตอร์ เป็นส่วนที่ใช้ในการแปลง
สภาพตัวดูดซับ ซึ่งเป็นงานวิจัยในส่วนหนึ่งจากแบบจ าลองที่ศึกษาที่กล่าวมาข้างต้น เหมาะสมที่จะใช้
ในการตรวจสอบแบบจ าลอง ข้อมูลวิเคราะห์เชิงปริมาณและข้อมูลวิเคราะห์เชิงละเอียดของชีวมวลที่
ใช้ในแบบจ าลองแสดงดังตารางที่ 4.5 และสภาวะการด าเนินการของการทดลองแสดงดังตารางที่ 4.4
แบบจ าลองกระบวนการแสดงดังรูปที่ 4.2 
 
ตารางที่ 4.4 ข้อมูลสภาวะด าเนินการ 

 
 

 
รูปที่ 4. 2 แบบจ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับจาร์บอนไดออกไซด์ 

  

พารามิเตอร์ (Cheng และ
คณะ 2010) 

Acharya และ
คณะ (2017) 

อัตราการไหลของชีวมวล (กก./ชม.) 40 0.2 
อัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล 0.7 7.5 

อัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวล 0.5 5 

อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชัน (C) 700 600 

อุณหภูมิรีเจนเนอเรอเตอร์ (C) 900 900 

ความดัน (บาร์) 1 1 
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ตารางที่ 4.5 ข้อมูลวิเคราะห์เชิงปริมาณและเชิงละเอียดของชีวมวล 

ค่าวิเคราะห์เชิงปริมาณ 
 (Proximate analysis) [% โดยมวล] 

Cheng และคณะ 
2010 

Acharya และคณะ 
2017 

ความชื้น (Moisture content) 8.84 3.70 

คาร์บอนคงท่ี (Fixed carbon) 17.99 8.14 

สารระเหย (Volatile matter) 68.48 82.05 

ขี้เถ้า (Ash) 4.69 6.11 

ค่าวิเคราะห์เชิงละเอียด 
 (Ultimate analysis) [% โดยมวล] 

    

C 46.15 48.36 

H 3.07 6.91 

N 1.27 0.04 

Cl 0.00 0.00 

S 0.07 3.50 

O 49.44 33.70 
 

 

ตารางที่ 4.6ผลการเปรียบเทียบองค์ประกอบของแก๊ส (%โมล ความชื้นมาตรฐานแห้ง) ระหว่างการ
ทดลองและแบบจ าลอง 

 

Cheng และ
คณะ (2010) 

แบบจ าลอง 
%ความคลาด

เคลื่อน 
 Acharya และ

คณะ (2017) 
แบบจ าลอง 

%ความคลาด
เคลื่อน 

H2 51.01 51.00 0.02  80.94 80.45 0.60 

CO 19.02 19.17 0.79  3.04 2.13 29.93 

CO2 20.92 20.58 1.63  5.71 13.88 58.86 

CH4 9.05 9.25 2.21  10.30 3.53 65.72 
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 ผลจากการเปรียบเทียบองค์ประกอบของแก๊สระหว่างแบบจ าลองและการทดลองของ
กระบวนการกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับจาร์บอนไดออกไซด์แสดงดังตารางที่ 
4.6 พบว่าผลการจ าลองกระบวนการมีค่าใกล้เคียงกับการทดลอง โดย H2 ซึ่งเป็นองค์ประกอบหลัก
ของแก๊สผลิตภัณฑ์ที่ได้จากกระบวนการมีค่าใกล้เคียงกับการทดลองที่ความคลาดเคลื่อนเพียง 0.02% 
เมื่อเทียบกับงานจัยของ Cheng และคณะ (2010) คาดเคลื่อน 0.60% เมื่อเทียบกับงานวิจัยของ 
Acharya และคณะ (2017) จากการเปรียบเทียบผลการค านวณของแบบจ าลองเทียบกับข้อมูลจาก
การทดลองทั้งสองงานวิจัย ท าให้มั่นใจได้ว่าสามารถน าแบบจ าลองไปประยุกต์ใช้กับการปรับปรุง
กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียมลูปปิงได้ 
 
 
 
 
 
 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

บทที่ 5 
ผลการจ าลองกระบวนการและวิเคราะห์ผล 

 
 บทนี้จะกล่าวถึงผลที่ได้จากการปรับปรุงการจ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับ
การดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ส าหรับการผลิตไฮโดรเจน ซึ่งใช้ทางปาล์มเป็นวัตถุดิบ โดยการศึกษาจะ
อยู่บนพ้ืนฐานของวิธีการเชิงอุณหพลศาสตร์ โดยศึกษาผลของตัวแปร ได้แก่ อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชัน 
อัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล (S/B) อัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวล (CaO/B) และอุณหภูมิไร
เซอร์ ต่อองค์ประกอบของแก๊ส ทั้งนี้ยังศึกษาผลของตัวแปรดังกล่าวที่มีผลต่อประสิทธิภาพรวมของ
กระบวนการ เพ่ือหาสภาวะที่เหมาะสมของการจ าลองกระบวนการ 
 
5.1 ผลกระทบของตัวแปรต่อองค์ประกอบของแก๊สผลิตภัณฑ์และความบริสุทธิ์ของไฮโดรเจน 
 ในหัวข้อนี้จะศึกษาผลกระทบของตัวแปรที่ส่งผลต่อองค์ประกอบของแก๊สผลิตภัณฑ์จาก
กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ด้วยวิธีแคลเซียมลูปปิง ได้แก่ 
อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชัน อัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล (S/B) อัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวล 
(CaO/B) และอุณหภูมิไรเซอร์ โดยจะด าเนินการภายใต้ความดันบรรยากาศ 
5.1.1 ผลกระทบของอุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชันต่อองค์ประกอบของแก๊ส 
 อุณหภูมิมีบทบาทส าคัญอย่างมากต่อการผลิตไฮโดรเจนในกระบวนการแก๊สซิฟิเค-ชันชีวมวล 
ดังนั้นจึงมีการศึกษาการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิที่ส่งผลต่อองค์ประกอบของแก๊ส ที่สภาวะเริ่มต้น 
ก าหนดให้ชีวมวลมีค่าอัตราส่วนไอน้ าต่อ (S/B) เท่ากับ 1 อัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวล 

(CaO/B) เท่ากับ 1.6 อุณหภูมิไรเซอร์เท่ากับ 550 C และความดัน 1 บาร์ จากนั้นท าการศึกษาผล

ของอุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชันในช่วง 500 ถึง 900C ต่อองค์ประกอบของแก๊ส ผลขององค์ประกอบของ
แก๊สผลิตภัณฑ์ (ความชื้นมาตรฐานแห้ง) ต่อการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิแสดงดังรูปที่ 5.1 พบว่าเมื่อ
อุณ ห ภู มิ เ พ่ิ ม สู งขึ้ น ส่ งผ ล ให้ ป ริ ม าณ ไฮ โด ร เจน  (H2) ค าร์ บ อน มอน อก ไซด์  (CO) แล ะ
คาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) เพ่ิมสูงขึ้นด้วย ในทางตรงกันข้ามปริมาณของมีเทน (CH4) มีค่าลดลง ผลที่
เกิดขึ้นนี้สามารถอธิบายได้ตามหลักของเลอชาเตอริเยร์ว่า เมื่ออุณหภูมิเพ่ิมสูงขึ้นจะสนับสนุนการเกิด
ของสารตั้งต้นในปฏิกิริยาคายความร้อนและผลิตภัณฑ์ในปฎิกิริยาดูดความร้อนให้เพ่ิมสูงขึ้น ซึ่งเป็นไป
ตามสมการที่ 2.9 และ 2.10 ซึ่งเป็นปฏิกิริยาคายความร้อน เมื่ออุณหภูมิเพ่ิมขึ้นท าให้เกิดปฏิกิริยา

ย้อนกลับ แต่ที่อุณหภูมิมากกว่า 650 C พบว่า H2 ค่อยๆลดลงจนไปคงที่ที่อุณหภูมิ 800 C ทั้งนี้
เนื่องจากผลของปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟ (สมการที่(2.6)) และปฏิกิริยาคาร์บอเนชัน (สมการที่ 
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(2.11)) ซึ่งเป็นปฏิกิริยาคายความร้อนส่งผลให้เกิดปฏิกิริยาผันกลับ  โดยอุณหภูมิที่ท าให้  H2 มี

องค์ประกอบมากที่สุดคือที ่650 C 
 

 
รูปที่ 5.1 ผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชันต่อองค์ประกอบของแก๊ส 

 ( S/B = 1, CaO/B = 1.6 อุณหภูมิไรเซอร์ 550 C ) 
 

5.1.2 ผลกระทบของอัตราส่วนปริมาณไอน้ าต่อชีวมวลต่อองค์ประกอบของแก๊ส 
 หัวข้อนี้จะศึกษาผลกระทบของอัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล (S/B) ซึ่งมีอิทธิพลอย่างมากต่อ
องค์ประกอบของแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน เมื่อด าเนินการภายใต้อุณหภูมิแก๊สซิฟิ

เคชันเท่ากับ 650 C อัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวล (CaO/B) เท่ากับ 1.6 อุณหภูมิไรเซอร์

เท่ากับ 550 C และความดัน 1 บาร์ ผลการศึกษาการเปลี่ยนแปลง S/B ในช่วง 0.2 – 1.2 แสดงดัง
รูปที่ 5.2 จากรูปจะเห็นได้ว่าปริมาณไอน้ าที่เพ่ิมขึ้นส่งผลให้ปริมาณ H2 เพ่ิมขึ้นอย่างชัดเจน โดย
องค์ประกอบของแก๊สไฮโดรเจนจะเริ่มคงที่ที่ 99 % ที่อัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวลเท่ากับ 1  สาเหตุ
เนื่องจากปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊ส (สมการที่ (2.5)) และปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟ (สมการที่ (2.6)) เมื่อไอ
น้ าที่เป็นสารตั้งต้นเพ่ิมมากขึ้นจึงท าให้ปฏิกิริยาไปข้างหน้า ส่งผลให้ H2 เพ่ิมสูงขึ้น ในทางตรงกันข้าม 
องค์ประกอบของ CH4 ลดลงเมื่ออัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวลเพ่ิมขึ้น สามารถอธิบายได้จากสมการที่ 
(2.9) ไอน้ าซึ่งเป็นสารผลิตภัณฑ์เพ่ิมขึ้นท าให้เกิดปฏิกิริยาย้อนกลับไปทิศทางซ้าย ไฮโดรเจนมีค่ามาก
ที่สุดเมื่อ S/B มีค่าเท่ากับ 1  
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รูปที่ 5.2 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล (S/B) ต่อองค์ประกอบของแก๊ส 

(อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชัน = 650 C , CaO/B = 1.6 และอุณหภูมิไรเซอร์ 550 C ) 
 

 

5.1.3 ผลกระทบของอัตราส่วนปริมาณแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวลต่อองค์ประกอบของแก๊ส 
หัวข้อนี้จะศึกษาผลกระทบของอัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวล (CaO/B) ที่มีผลต่อ

องค์ประกอบของแก๊ส โดยก าหนดค่าอุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชันเท่ากับ 650 C อัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล

เท่ากับ 1 และอุณหภูมิไรเซอร์เท่ากับ 550 C ช่วงของ CaO/B ที่ศึกษาคือ 0.2-1.8 แสดงดังรูปที่ 
5.3 จากรูปเห็นได้ว่าเมื่อปริมาณ CaO เพ่ิมมากขึ้นท าให้ H2 เพ่ิมสูงขึ้นจนถึงค่าสูงสุดและเริ่มคงที่ที่ 
CaO/B เท่ากับ 1.6 ขณะที่ CO และ CO2 ลดลง ทั้งนี้เนื่องมาจากผลของปฏิกิริยาคาร์บอเนชัน 
(สมการที่ (2.11)) และปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟ (สมการที่ (2.6)) เมื่อปริมาณ CaO เพ่ิมขึ้น CO2 จะ
ถูกดักจับให้อยู่ในรูปของ CaCO3 ท าให้ปริมาณของ CO2 ในแก๊สผลิตภัณฑ์ลดลง ส่งผลให้ปฏิกิริยาวอ
เตอร์แก๊สชิฟ (สมการที่ (2.6)) เกิดปฏิกิริยาไปข้างหน้ามากข้ึนเป็นสาเหตุของ H2 ที่เพ่ิมสูงขึ้นและ CO 
ลดลง  
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รูปที่ 5.3 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวลต่อองค์ประกอบของแก๊ส 

( อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชัน = 650 C , S/B = 1.6 และอุณหภูมิไรเซอร์ 550 C ) 
 

5.1.4 ผลกระทบของอุณหภูมิของไรเซอร์ต่อปริมาณแก๊สผลิตภัณฑ์และความบริสุทธิ์ของไฮโดรเจน 
ไรเซอร์เป็นส่วนท่อที่ต่อขยายมาจากแก๊สซิไฟเออร์ส าหรับการเกิดปฏิกิริยาคาบอร์เนชัน 

(สมการที่ (2.11)) ระหว่างแก๊สผสมที่ออกจากแก๊สซิไฟเออร์และแคลเซียมออกไซด์ที่แปรสภาพแล้ว
จากรีเจนเนอเรเตอร์ เพ่ือเพ่ิมความความบริสุทธิ์ของไฮโดรเจน ดังนั้นจึงจ าเป็นต้องศึกษาผลกระทบ
ของอุณหภูมิไรเซอร์ที่มีผลต่อปริมาณแก๊สผลิตภัณฑ์และความบริสุทธิ์ของไฮโดรเจน รูปที่ 5.4 
แสดงผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิไรเซอร์ต่อปริมาณแก๊สผลิตภัณฑ์และความบริสุทธิ์ของ

ไฮโดรเจน ที่ อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชันเท่ากับ 650 C อัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล (S/B) เท่ากับ 1 
อัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวล (CaO/B) เท่ากับ 1.6 ความดัน 1 บาร์ และอุณหภูมิไรเซอร์

เปลี่ยนแปลงระหว่าง 400 ถึง 650C ผลพบว่าที่อุณหภูมิไรเซอร์ช่วง 400 ถึง 550C H2 CO CO2 
CH4และH2O มีค่าคงที่ โดยความบริสุทธิ์ของไฮโดรเจนมีค่าสูงที่สุดที่ 99% ทั้งนี้เนื่องจากอุณหภูมิ
ในช่วงนี้เป็นอุณหภูมิที่สามารถเกิดปฏิกิริยาคาร์บอเนอชัน (สมการที่ (2.11)) ได้ดี เมื่อถึงอุณหภูมิสูง

กว่า 550 C ปริมาณ H2 และ CH4 ค่อยๆลดลงเล็กน้อย ตรงกันข้าม CO, H2O และ CO2 เพ่ิมขึ้น
อย่างเห็นได้ชัด เมื่อพิจารณาความบริสุทธิ์ของไฮโดรเจน พบว่า H2 ค่อยๆ ลดลง สามารถอธิบายได้ว่า
ที่อุณหภูมิสูงๆ CaO จะมีข้อจ ากัดทางสมดุลเคมีในการดักจับแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ตามรูปที่ 2.14 
ท าให้ปฏิกิริยาคาบอร์เนชันเกิดปฏิกิริยาผันกลับเกิดเป็นปฏิกิริยาแคลซิเนชัน (สมการที่ (2.12)) ส่งผล
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ให้ปริมาณ CO2 เพ่ิมขึ้นที่อุณหภูมิสูง เมื่อปริมาณ CO2 เพ่ิมขึ้นรวมกับอุณหภูมิที่สูงขึ้น ท าให้ปฏิกิริยา
วอเตอร์แก๊สชิฟ ซึ่งเป็นปฏิกิริยาคายร้อนเกิดปฏิกิริยาผันกลับเป็นสาเหตุให้ CO และ H2O เพ่ิมขึ้น 

ดังนั้นอุณหภูมิที่เหมาะสมของไรเซอร์คือ 550 C 
 

 
รูปที่ 5.4 ผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิไรเซอร์ต่อปริมาณแก๊สผลิตภัณฑ์และความบริสุทธิ์ของ

ไฮโดรเจน ( อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชัน = 650 C , CaO/B = 1.6 และ S/B = 1 ) 
 

5.2 ผลกระทบของตัวแปรต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ 

 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลที่ใช้ไอน้ าเป็นตัวกลางในการท าปฏิกิริยาร่วมกับการดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์ระหว่างเกิดปฏิกิริยา จ าเป็นต้องใช้ความร้อนจากภายนอกเป็นเพื่อมาให้กับแก๊สซิ
ไฟเออร์และรีเจนเนอเรเตอร์ จึงจ าเป็นต้องวิเคราะห์พลังงานของระบบ การวิเคราะห์พลังงานสามารถ
ท าได้โดยการศึกษาประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ ซึ่งค านวณได้จากสัดส่วนของปริมาณ
ความร้อนที่ได้ต่อปริมาณความร้อนที่เข้าสู่ระบบ ส าหรับการวิเคราะห์พลังงานของการปรับปรุงการ
จ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์หาได้จากพลังงานที่ได้
จากการผลิตไฮโดรเจนส่วนด้วยพลังงานที่ให้กับระบบ ประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ
สามารถค านวณได้จากสมการ 5.1  
 

η (%) = 
พลังงานที่ได้จากแก๊สสังเคราะห์

พลังงานสุทธิที่เข้าสู่กระบวนการ
=

LHVH2 ×ṄH2

Q + ( LHVbiomass×ṁbiomass )
×100  (5.1)  
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ก าหนดให้ 

  คือ ค่าประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ  
 LHVH2 คือ ค่าความร้อนต่ าของไฮโดรเจน มีหน่วยเป็น เมกะจูลต่อโมล 

 ṄH2 คือ ค่าอัตราการไหลเชิงโมลของไฮโดรเจน มีหน่วยเป็น โมลต่อชั่วโมง 
  Q  คือ ค่าพลังงานความร้อนสุทธิที่ใช้ในกระบวนการ มีหน่วยเป็น เมกะจูลต่อชั่วโมง 
 LHVbiomass คือ ค่าความร้อนต่ าของชีวมวล มีหน่วยเป็น เมกะจูลต่อกิโลกรัม 

 ṁbiomass คือ ค่าอัตราการไหลเชิงมวลของชีวมวล มีหน่วยเป็นกิโลกรัมต่อชั่วโมง 

 

5.2.1 ผลกระทบของอุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชันต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ 
 ก าหนดให้ชีวมวลมีค่าอัตราส่วนไอน้ าต่อ (S/B) เท่ากับ 1 อัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีว

มวล (CaO/B) เท่ากับ 1.6 อุณหภูมิไรเซอร์เท่ากับ 550 C และความดัน 1 บาร์ จากนั้นท าการศึกษา

ผลของอุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชันในช่วง 500 ถึง 900C ต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของระบบแสดงดัง

รูปที่ 5.5 ผลการศึกษาพบว่าที่อุณหภูมิ 500 ถึง 700C ประสิทธิภาพเชิงความร้อนมีค่ามากที่สุดอยู่

ที่ 60.20% เมื่ออุณภูมิสูงขึ้นมากกว่า 700 C ระบบมีประสิทธิภาพลดลง เนื่องจากปฏิกิริยาคาบอ-
เนชัน (สมการ (2.11)) และปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟ (สมการ (2.6)) ซึ่งเป็นปฏิกิริยาคายความร้อน จะ
เกิดปฏิกิริยาไปข้างหน้า ย้อนกลับท าให้ผลิตไฮโดรเจนได้สูงขึ้น ส่งผลให้ประสิทธิภาพของระบบ
เพ่ิมขึ้น เมื่ออุณหภูมิสูงขึ้นท าให้เกิดปฏิกิริยาย้อนกลับการผลิตไฮโดรเจนเกิดได้น้อยลง ประสิทธิภาพ
จึงลดลง 

 
รูปที่ 5. 5 ผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชันต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของระบบ 

(S/B = 1, CaO/B = 1.6 และอุณหภูมิไรเซอร์ 550 C )  
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5.2.2 ผลกระทบของอัตรส่วนไอน้ าต่อชีวมวลต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ 

 ด าเนินการภายใต้อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชันเท่ากับ 650 C อัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีว-

มวล (CaO/B) เท่ากับ 1.6 อุณหภูมิไรเซอร์เท่ากับ 550 C และความดัน 1 บาร์ ผลการศึกษาการ
เปลี่ยนแปลง S/B ในช่วง 0.2 – 1.2 แสดงดังรูปที่ 5.6 ผลการศึกษาพบว่า เมื่อเพ่ิมปริมาณไอน้ า
ให้กับระบบ ท าให้ประสิทธิภาพเชิงความร้อนของระบบเพ่ิมสูงขึ้น และมีค่ามากที่สุด 60.20% ที่
อัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวลมีค่าเท่ากับ 1 สามารถอธิบายได้ว่าไอน้ าที่เพ่ิมข้ึนท าให้ปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊ส
ชิฟ (สมการที่  (2.6)) เกิดปฏิกิริยาไปข้างหน้า และปฏิกิริยาการเกิดมี เทน (สมการที่  (2.9)) 
เกิดปฏิกิริยาผันกลับ ท าให้เกิดไฮโดรเจนเพิ่มข้ึน ส่งผลให้ประสิทธิภาพของระบบเพ่ิมข้ึนด้วย หลังจาก
ค่าอัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวลมากกว่า 1 พบว่าประสิทธิภาพของระบบลดลงเนื่องจากปริมาณไอน้ าที่
มากเกินไปจ าเป็นต้องใช้ความร้อนเพ่ือมาเปลี่ยนน้ าให้เกิดเป็นไอน้ าส่งผลให้ประสิทธิภาพรวมของ
ระบบลดลง 

 
รูปที่ 5. 6 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล (S/B) ต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของ

ระบบ (อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชัน = 650 C, CaO/B = 1.6 และอุณหภูมิไรเซอร์ 550 C ) 
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5.2.3 ผลกระทบของอัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวลต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของ
กระบวนการ 

 โดยก าหนดค่าอุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชันเท่ากับ 650 C อัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวลเท่ากับ 1 และ

อุณหภูมิไรเซอร์เท่ากับ 550 C ช่วงของ CaO/B ที่ศึกษาคือ 0.2-1.8 แสดงดังรูปที่ 5.7 จากรูปเห็น
ได้ว่าเมื่อเพ่ิมปริมาณแคลเซียมออกไซด์ให้กับระบบ ประสิทธิภาพของระบบจะเพ่ิมขึ้นเรื่ อย ๆ จนมี
ค่าสูงสุด 60.20% ที่อัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวลเท่ากับ 1.6 สามารถอธิบายได้ว่าการเติม
แคลเซียมออกไซด์ ช่วยเพ่ิมการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ในปฏิกิริยาคาร์บอเนชัน (สมการ (2.11)) 
เมื่อคาร์บอนไดออกไซด์ในระบบลดลง จะท าให้ปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟ (สมการ ที่  (2.6)) 
เกิดปฏิกิริยาไปข้างหน้าท าให้ผลิตไฮโดรเจนได้มากขึ้น  

 
รูปที่ 5. 7 ผลกระทบของอัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวล (CaO/B) ต่อประสิทธิภาพเชิงความ

ร้อนของระบบ (อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชัน = 650 C , S/B = 1.6 และอุณหภูมิไรเซอร์ 550 C ) 
 

5.2.4 ผลกระทบของอุณหภูมิไรเซอร์ต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ 

ด าเนินการที่อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชันเท่ากับ 650 C อัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล (S/B) เท่ากับ 
1 อัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวล (CaO/B) เท่ากับ 1.6 ความดัน 1 บาร์ และอุณหภูมิไรเซอร์

เปลี่ยนแปลงระหว่าง 400 ถึง 650C แสดงดังรูปที่ 5.8 จากรูปจะเห็นว่าในช่วงอุณหภูมิ 400 ถึง 

550 C ประสิทธิภาพของระบบมีค่าคงที่ เนื่องจากปฏิกิริยาคาร์บอเนอชัน (สมการที่ (2.11)) เป็น
ปฏิกิริยาคายความร้อนจะเกิดได้ดีที่ อุณหภูมิต่ า  เกิดการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ได้ดีขึ้น เมื่อ
คาร์บอนไดออกไซด์ลดลง ท าให้ปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟ (สมการที่ (2.6)) เกิดปฏิกิริยาไปข้างหน้า 
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ส่งผลให้เกิดให้ไฮโดรเจนเพ่ิมขึ้น ท าให้ประสิทธิภาพของระบบมีค่าสูง ประสิทธิภาพจะเริ่มลดลงที่

อุณหภูมิมากกว่า 550 C เพราะว่าอุณหภูมิที่เพ่ิมขึ้นท าให้เกิดการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ได้
น้อยลง ปริมาณไฮโดรเจนจึงน้อยลงด้วย 

 
รูปที่ 5. 8 ผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิไรเซอร์ต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของระบบ 

( อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชัน = 650 C , CaO/B = 1.6 และ S/B = 1 ) 
 

 

ตารางที่ 5. 1ภาระความร้อนที่เหลือจากกระบวนการ 

บล็อก ภาระความร้อน (วัตต์) 

GASIFIER -26,059.33 

REGEN 141,516.83 

RISER -33,639.54 
 
 จากตารางที่ 5.1 แสดงค่าภาระความร้อน (heat duty) ของแต่ละบล็อกจากโปรแกรมแอส
เพนพลัส ของแก๊สซิไฟเออร์ (GASIFIER) รีเจนเนอเรเตอร์ (REGEN) และ ไรเซอร์ (RISER) พบว่า 
REGEN เป็นส่วนที่ยังต้องการความร้อนจากภายนอกที่สูงถึง 141,516.83 วัตต์   
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5.3 การเปรียบเทียบการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ของกระบวนการแคลเซียมลูปปิงแก๊สซิฟิเคชัน 
(CLG) และการปรับปรุงกระบวนการแคลเซียมลูปปิงแก๊สซิฟิเคชัน (CLGR)  
 

 
รูปที่ 5.9เปรียบเทียบเปอร์เซ็นต์การดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ของระบบ CLG และ CLGR 

(S/B = 1 CaO/B = 1.6 อุณหภูมิไรเซอร์ 550 C) 
 

 ผลการเปรียบเทียบเปอร์เซ็นต์การดักจับคาร์บอนได้ออกไซด์ของกระบวนการแคลเซียม
ลูปปิงแก๊สซิฟิเคชัน (CLG) และการปรับปรุงกระบวนการแคลเซียมลูปปิงแก๊สซิฟิเคชัน (CLGR) พบว่า
การปรับปรุงกระบวนการที่มีการออกแบบโดยเพ่ิมไรเซอร์เพ่ือให้มีการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์รอบ
ที่สอง มีเปอร์เซ็นต์การดักจับที่มากถึง 99% เมื่อเทียบกับการดักจับคาร์บอนได้ออกไซด์ของ
กระบวนการแคลเซียมลูปปิงแก๊สซิฟิเคชัน (CLG) แบบเดิมที่สามารถดักจับได้เพียง 71% 

 
5.4 สรุปผล 
 จากผลการศึกษาผลกระทบของตัวแปรด าเนินการที่มีผลต่อองค์ประกอบของแก๊ส และ
การศึกษาผลกระทบของตัวแปรด าเนินงานต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนพบว่า ปริมาณไฮโดรเจน
และความบริสุทธิ์ของไฮโดรเจนจะเพ่ิมสูงขึ้นเมื่อแคลเซียมออกไซด์และไอน้ าที่ป้อนให้กับระบบเพ่ิม
มากขึ้น ค่า CaO/B และ S/B ที่เหมาะสมของกระบวนการคือ 1.6 และ 1 ตามล าดับ อุณหภูมิของ
แก๊สซิฟิเคชันที่เพ่ิมขึ้นสนับสนุนการเกิดไฮโดรเจน อุณหภูมิที่เหมาะสมของแก๊สซิฟิไฟเออร์คือ 650 

C เมื่อพิจารณาผลการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของไรเซอร์ พบว่าปริมาณไฮโดรเจนและความบริสุทธิ์

จะลดลงเมื่ออุณหภูมิของไรเซอร์มีค่าต่ า โดยอุณหภูมิที่ เหมาะสมของไรเซอร์คือ 550 C และ
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ประสิทธิภาพรวมที่ดีที่สุดของระบบมีค่า 60.20 % จากการศึกษาเปอร์เซ็นต์การดักจับคาร์บอนได้
ออกไซด์พบว่าการปรับปรุงกระบวนการโดยการเพ่ิมไรเซอร์ท าให้การดักจับคาร์บอนไดออกไซด์
เพ่ิมขึ้นจาก 71% ไปเป็น 99% นอกจากนี้ระบบยังจ าเป็นต้องการพลังงานจากภายนอยที่สูงมาก 
ดังนั้นงานวิจัยนี้จึงสนใจที่จะปรับปรุงประสิทธิภาพทางความร้อนของกระบวนการ ด้วยวิธีการ
วิเคราะห์จุดพินช์ในการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน เพ่ือน าความร้อนจากกระบวนการ
กลับมาใช้ให้ได้มากท่ีสุด โดยใช้พลังงานจากภายในนอกให้น้อยที่สุด  

 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

บทที่ 6 
การออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน 

ในบทนี้จะกล่าวถึงการออกแบบเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน โดยอาศัยหลักการการวิเคราะห์
จุดพินช์ เพ่ือปรับปรุงประสิทธิภาพทางความร้อนของการจ าลองกระบวนการการปรับปรุงแก๊สซิฟิเค-
ชันชีวมวลร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียบมลูปปิงส าหรับการผลิตไฮโดรเจน โดย
มีวัตถุประสงค์เพ่ือให้เกิดการแลกเปลี่ยนความร้อนระหว่างกระแสภายในกระบวนการให้ได้มากที่สุด
และลดความต้องการพลังงานจากสาธารณูปโภคจากภายนอกกระบวนการให้มากที่สุด จากนั้นท าการ
เปรียบเทียบประสิทธิภาพเชิงความร้อนก่อนและหลังการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน 

 
6.1 การจัดท าข้อมูลสมดุลพลังงานและมวลสาร (Data extraction) 

 ขั้นตอนแรกของการวิเคราะห์พินช์ คือต้องก าหนดกระแสร้อนและกระแสเย็นจาก
กระบวนการ จากการศึกษาผลกระทบของตัวแปรด าเนินการที่มีผลต่อองค์ประกอบของแก๊ส และ
การศึกษาผลกระทบของตัวแปรด าเนินงานต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนท าให้ได้สภาวะด าเนินการที่
ดีที่ สุ ดจากการจ าลองกระบวนการการปรับปรุงแก๊สซิ ฟิ เคชันชี วมวลร่วมกับการดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียบมลูปปิงส าหรับการผลิตไฮโดรเจน เพื่อใช้ในการออกแบบเครือข่าย
แลกเปลี่ยนความร้อนดังตารางที่ 6.1 ก าหนดกระแสร้อนและกระแสเย็นจากแผนภาพของการจ าลอง
กระบวนการแสดงดังรูปที่ 6.1 กระแส PRESTEAM ต้องมีการเพ่ิมอุณหภูมิจาก 102 °C เป็น 500 °C 
ก่อนเข้าแก๊สซิไฟเออร์ กระแส AIR ต้องมีการเพ่ิมอุณหภูมิจาก 25 °C เป็น 500 °C กระแส CACO3 
และ C-RE ต้องการเพ่ิมอุณหภูมิจาก 650 °C ไปเป็น 900 °C ก่อนเข้ารีเจนเนอเรเตอร์ กระแส 
GASES ต้องการลดอุณหภูมิจาก 550 °C ไปเป็น 150 °C กระแส G-RISER ต้องการลดอุณหภูมิจาก 
650 °C ไปเป็น 550 °C และกระแส CO2 ต้องการลดอุณหภูมิจาก 900 °C ไปเป็น 70 °C จากข้อมูล
กระแสที่กล่าวมาข้างต้น จึงก าหนดกระแส PRESTEAM AIR CACO3 และ C-RE เป็นกระแสเย็น
เนื่องจากเป็นกระแสที่ต้องการท าให้ร้อน ส่วนกระแส GASES G-RISER และ CO2 เป็นกระแสที่
ต้องการท าให้เป็นอุณหภูมิเย็นลงจึงก าหนดเป็นกระแสร้อน ตารางที่ 6.2 แสดงข้อมูลสมดุลพลังงาน
และมวลสารจากการจ าลองกระบวนการโดยใช้โปรแกรม Aspen Plus 
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ตารางที่ 6. 1 สภาวะด าเนินการที่ดีที่สุดของการจ าลองกระบวนการการปรับปรุงแก๊สซิฟิเค -ชันชีว
มวลร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียบมลูปปิงส าหรับการผลิตไฮโดรเจน ส าหรับ
การออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน 

พารามิเตอร์  

อัตราการป้อนชีวมวล (กก./ชม.) 100 
อัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวล (S/B) 1 
อัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวล (CaO/B)  1.6 
อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชัน (°C) 650 
อุณหภูมิไรเซอร์ (°C) 550 
ความดัน (บาร์) 1 

 
 
 
 

 
รูปที่ 6.1 แผนภาพการจ าลองกระบวนการการปรับปรุงแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับ

คาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียบมลูปปิงส าหรับการผลิตไฮโดรเจน จากโปรแกรม Aspen Plus 
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ตารางที่ 6.2 ข้อมูลของกระแสจากการจ าลองกระบวนการการปรับปรุงแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับ
การดักจับคาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียบมลูปปิงส าหรับการผลิตไฮโดรเจน ส าหรับการออกแบบ
เครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน 

 กระแส ชนิด Ts (°C) Tt(°C) H (W) CP (W·°C-1) 

C1 PRESTEAM เย็น 102 500 22223.22 55.84 
C2 AIR เย็น 25 500 6928.64 14.59 
C3 CACO3 เย็น 650 900 24464.94 97.86 
C4 C-RE เย็น 650 900 664.59 2.66 
H5 GASES ร้อน 550 150 -30549.39 76.37 
H6 CO2 ร้อน 900 70 -46319.89 55.81 
H7 G-RISER ร้อน 650 550 -8609.59 86.10 

 
6.2 การค านวณพลังงานเป้าหมาย (Energy target calculation) 

 เมื่อก าหนดข้อมูลกระแสจากกระบวนการเรียบร้อยแล้ว ขั้นตอนต่อไปก็คือค านวณหา 
พลังงานเป้าหมายที่น้อยที่สุด หรือ ปริมาณความร้อนที่มากที่สุดที่น ากลับมาใช้ได้ โดยพลังงาน
เป้าหมายที่น้อยที่สุดจากการวิเคราะห์พินช์  สามารถค านวณได้จากวิธีกราฟหรือขั้นตอนวิธีการ
แก้ปัญหาโดยใช้ตาราง การศึกษาครั้งนี้จะใช้ขั้นตอนวิธีการแก้ปัญหาโดยใช้ตารางในการค านวณหา
พลังงานเป้าหมายที่น้อยที่สุด รายละเอียดวิธีกราฟและขั้นตอนวิธีการแก้ปัญหาโดยใช้ตารางได้อธิบาย
ไว้ที่หัวข้อ 2.6 โดยจะก าหนดให้ ∆Tmin เท่ากับ 10 °C ข้อมูลของการเลื่อนอุณหภูมิของกระแสจาก
กระบวนการแสดงดังตารางที่ 6.3 จากนั้นน าข้อมูลที่ได้ไปสร้างแผนภาพของอุณหภูมิในแนวตั้งของ
อุณหภูมิปกติและอุณหภูมิที่ถูกเลื่อนของแต่ละกระแสดังรูปที่ 6.2 ผลของการค านวณในแต่ละช่วง
อุณหภูมิแสดงในตารางที่ 6.4 

 ผลลัพธ์ในการหาค่าพลังงานเป้าหมายที่น้อยที่สุดด้วยขั้นตอนวิธีการแก้ปัญหาโดยใช้ตาราง
ผ่านการค านวณปริมาณการไหลผ่านของพลังงานที่เกิดขึ้นในแต่ละช่วงของแผนผังล าดับขั้นแสดงดัง
รูปที่ 6.3 พบว่าสาธารณูปโภคร้อนที่น้อยที่สุดที่ระบบต้องการคือ 11735.60 W และสาธารณูปโภค
เย็นที่น้อยที่สุดที่ระบบต้องการคือ 42931.33 W ที่อุณหภูมิจุดพินช์ 655 °C  
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ตารางที่ 6. 3 การเลื่อนอุณหภูมิ 

 ชื่อกระแส ชนิด 
CP 

 (W·°C-1) 
อุณหภูมิจริง อุณหภูมิเลื่อน 

  Ts (°C) Tt(°C) Ss (°C) St(°C) 
C1 PRESTEAM เย็น 55.84 102 500 107 505 
C2 AIR เย็น 14.59 25 500 30 505 
C3 CACO3 เย็น 97.86 650 900 655 905 
C4 C-RE เย็น 2.66 650 900 655 905 
H5 GASES ร้อน 76.37 550 150 545 145 
H6 CO2 ร้อน 55.81 900 70 895 65 
H7 G-RISER ร้อน 86.10 650 550 645 545 

 
 

 
 

รูปที่ 6. 2 กระแสและช่วงอุณหภูมิ  
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ตารางที่ 6.4 ช่วงอุณหภูมิและความร้อนที่ใช้ 

 

อุณหภูมิเลื่อน 
(°C) 

ช่วงที่ 
Si-Si+1 

(°C) 
CPhot-CPcold 

 (W·°C-1) 
Hi(W) 

S1 905     
  1 10 -100.52 -1005.20 

S2 895     
  2 240 -44.71 -10730.40 

S3 655     
  3 10 55.81 558.10 

S4 645     
  4 100 141.91 14191.00 

S5 545     
  5 40 132.18 5287.20 

S6 505     
  6 360 61.75 22230.00 

S7 145     
  7 38 -14.62 -555.56 

S8 107     
  8 42 41.22 1731.24 

S9 65     
  9 35 -14.59 -510.65 

S10 30     
 
 เส้นโค้งคอมโพสิทร้อนและคอมโพสิทเย็นของการจ าลองกระบวนการการปรับปรุงแก๊สซิฟิเค
ชันชีวมวลร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียบมลูปปิงส าหรับการผลิตไฮโดรเจนแสดง
ดังรูปที่ 6.4 จะเห็นว่าที่อุณหภูมิที่จุดพินช์ กระแสสาธารณูปโภคร้อนและเย็นที่ต่ าที่สุดที่ระบบ
ต้องการมีค่าเดียวกับข้ันตอนวิธีการแก้ปัญหาแบบตาราง 
  



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

67 
 

 
รูปที่ 6. 3 แผนผังล าดับขั้น (cascade diagram)  
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รูปที่ 6. 4 เส้นโค้งคอมโพสิทรวมของการจ าลองกระบวนการการปรับปรุงแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับ

การดักจับคาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียบมลูปปิงส าหรับการผลิตไฮโดรเจน 
 
6.3 การออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน (Heat exchanger network design) 

 เมื่อค านวณหาค่า Tmin และค่าพลังงานเป้าหมายที่ต่ าที่สุดส าหรับกระบวนการแล้ว 
ขั้นตอนต่อไปคือการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน โดยการจับคู่กระแสร้อนและกระแสเย็น
ของเครื่องแลกแปลี่ยนความร้อนที่เหมาะสม ขั้นตอนแรกคือต้องหาจ านวนเครื่องแลกเปลี่ยนความ
ร้อนที่น้อยที่สุดที่จะน ามาใช้ในกระบวนการ โดยสามารถค านวณได้จากสมการที่ (6.1) 
 

U above u,above below u,belowN =(S +S -1)+(S +S -1)              (6.1) 

โดยที่  NU คือ จ านวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน 
 Sabove คือ จ านวนกระแสที่เหนือจุดพินช์ 
 Sbelow คือ จ านวนกระแสที่ใต้จุดพินช์ 
 Su,above คือ จ านวนของสาธารณูปโภคเหนือจุดพินช์ 
 Su,below คือ จ านวนของสารธารณูปโภคใต้จุดพินช์ 
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 การออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนของการจ าลองกระบวนการการปรับปรุงแก๊สซิฟิ
เคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียบมลูปปิงส าหรับการผลิตไฮโดรเจน 

จะค านวณที่อุณหภูมิจุดพินช์เท่ากับ 655 C จากข้อมูลในตารางที่ 6.2 พบว่ามีกระแสร้อน 3 กระแส 
และกระแสเย็น 4 กระแส สามารถเขียนแผนภาพกริดรวมของกระแสได้ดังรูปที่ 6.5 เมื่อพิจารณาที่
เหนือจุดพินช์มีกระแสทั้งหมด 3 กระแสและต้องการเพียงสาธารณูปโภคร้อนเพียงอย่างเดียว ส่วนใต้
จุดพินช์มีกระแสทั้งหมด 5 กระแสและต้องการเพียงสาธารณูปโภคเย็นเท่านั้น ดังนั้นจ านวนเครื่อง
แลกเปลี่ยนความร้อนท่ีน้อยที่สุดของกระบวนการนี้ที่ค านวณได้คือ 8 เครื่อง 
 

 
 

รูปที่ 6. 5 แผนภาพกริด 
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รูปที่ 6.6 ขั้นตอนการออกแบบเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่จุดพินช์ ดัดแปลงจาก (Dimian และ
คณะ 2014)  

 

 ส าหรับการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน โดยทั่วไปแล้วจะออกแบบเริ่มจาก
อุณหภูมิจุดพินช์โดยใช้แผนภาพกริด เมื่อพิจารณาที่เหนือจุดพินช์ จ านวนกระแสของสายเย็นจะต้อง
มากกว่าหรือเท่ากับจ านวนกระแสของสายร้อน จากนั้นจึงมาพิจารณาที่อัตราการไหลความจุความ
ร้อน (CP) โดยที่อัตราการไหลความจุความร้อนของกระแสเย็นจะต้องมากกว่าหรือเท่ากับอัตราการ
ไหลความจุความร้อนของกระแสร้อน แต่ถ้าอัตราการไหลความจุความร้อนของกระแสร้อนทั้งหมด
มากกว่ากระแสเย็น หรือจ านวนกระแสร้อนมากกว่ากระแสเย็น จะต้องท าการแยกกระแส เนื่องจาก
กกฏของการวิเคราะห์พินช์ ที่เหนือจุดพินช์จะต้องการแค่เพียงสาธารณูปโภคร้อนเท่านั้น ไม่สามารถ
ใส่สาธารณูปโภคเย็นได้ ดังนั้นถ้าหากอัตราการไหลความจุความร้อนของกระแสร้อนมากกว่ากระแส
เย็น จะท าให้กระแสร้อนบางกระแสเหลืออยู่และต้องการสาธารณูปโภคเย็น ซึ่งจะไม่เป็นไปตามกฎ
ของการออกแบบพินช์ การแยกกระแสท าได้โดยแยกอัตราการไหลของกระแสซึ่งจะส่งผลให้อัตราการ
ไหลความจุความร้อนของกระแสลดลงด้วย ในส่วนของใต้จุดพินช์หลักเกณฑ์การจับคู่คือ จ านวน
กระแสร้อนจะต้องมากกว่าหรือเท่ากับจ านวนกระแสเย็น และอัตราการไหลความจุความร้อนของ
กระแสร้อนจะต้องมากกว่าหรือเท่ากับอัตราการไหลความจุความร้อนของกระแสเย็น หากไม่เป็นไป
ตามหลักเกณฑ์ให้ท าการแยกกระแสแช่นเดียวกับการออกแบบที่เหนือจุดพินช์ หลักเกณฑ์ในการ
ออกแบบแผนภาพกริดที่เหนือจุดพินช์และใต้จุดพินช์แสดงดังรูปที่ 6.6  
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 รูปที่ 6.7 แสดงการออกแบบแผนภาพกริดส าหรับการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความ
ร้อนของการจ าลองกระบวนการการปรับปรุ งแก๊ สซิ ฟิ เคชั นชี วมวลร่วมกับ การดั กจั บ

คาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียบมลูปปิงส าหรับการผลิตไฮโดรเจนโดย ∆Tmin มีค่าเท่ากับ 10 C 
เมื่อพิจารณาในส่วนของเหนือจุดพินช์ กระแสร้อน CO2 (H6) มีการแลกเปลี่ยนกับกระแสเย็น 

CACO3 (C3) โดยใช้ความร้อนเท่ากับ 133394.4 W ท าให้กระแส (C3) มีอุณหภูมิ 786.87 C แต่

อุณหภูมิเป้าหมายคือ 900 C จึงต้องใส่สาธารณูปโภคร้อนให้กับ (C3) 11070.90 W จะเห็นว่ายัง
เหลือกระแสเย็น C-RE (C4) แต่ไม่มีกระแสร้อนให้จับคู่แล้ว ดังนั้นจึงใส่สาธารูปโภคร้อนให้กับกระแส 

664.59 W เพ่ือเพ่ิมอุณจาก 650 C ไปเป็น 900 C ต่อมาเมื่อพิจารณาที่ใต้จุดพินช์ กระแสร้อน G-
RISER (H7) แลกเปลี่ยนความร้อนกับกระแสเย็น AIR (C2) ไป 6930.25 W อุณหภูมิของกระแสร้อน 

H7 ลดลงไปที่ 569.5 C แต่อุณหภูมิเป้าหมายของกระแส H7 คือ 550 C จึงน าไปจับกับกระแส 
PRESTEAM (C1) แลกเปลี่ยนความร้อนกัน 1678.95 W ซึ่งภาระความร้อนของกระแสเย็น C1 ที่
เหลือ 20545.31 W จะน าไปแลกเปลี่ยนความร้อนกับกระแสร้อน GASES (H5) ท าให้กระแส (H5) 

ลดลงไปที่อุณหภูมิ 280.98 C จากนั้นเพ่ิมสาธารณูปโภคเย็นให้กับกระแส H5 เพ่ือให้ได้อุณหภูมิ

เป้าหมาย คือ 150 C และใส่สาธารณูปโภคเย็นให้กับกระแส H6 ที่เหลืออยู่ 10002.94 W จะได้
เครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนที่ส าเร็จแล้วดังรูปที่  6.7 และแผนภาพการออกแบบเครือข่าย
แลกเปลี่ยนความร้อนจากโปรแกรม Aspen Plus แสดงดังรูปที่ 6.8 
 

 
รูปที่ 6.7 การออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนที่ส าเร็จแล้วของการจ าลองกระบวนการการ

ปรับปรุงแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียบมลูปปิงส าหรับการ
ผลิตไฮโดรเจน  



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

72 
 

 
 

รูปที่ 6.8 แผนภาพการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนของการจ าลองกระบวนการการ
ปรับปรุงแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียบมลูปปิงส าหรับการ

ผลิตไฮโดรเจน ในโปรแกรม Aspen Plus 
 

 

 ตารางที่ 6.5 แสดงการเปรียบเทียบพลังงานที่ใช้ก่อนและหลังการออกแบบเครือข่าย
แลกเปลี่ยนความร้อน พลังงานที่ใช้ในการให้ความร้อนและท าให้เย็นก่อนการออกแบบเครือข่าย
แลกเปลี่ยนความร้อนของกระบวนการคือ 54281.39 W และ 85478.87 W ตามล าดับ ค่า
ประสิทธิภาพในการประหยัดพลังงานของการให้สาธารณูปโภคร้อนเท่ากับ 78.38% และ
สาธารณูปโภคเย็นเท่ากับ 50.43%  
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ตารางที่ 6.5 เปรียบเทียบการใช้พลังงานของกระบวนการก่อนและหลังการออกแบบเครือข่าย
แลกเปลี่ยนความร้อน 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

 
6.4 สรุปผล 
 จากการวิเคราห์จุดพินช์เพ่ือใช้ในการออกแบบเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนพบว่า จ านวน
เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่น้อยที่สุดที่ค านวณได้คือ 8 เครื่อง จากการค านวณหาค่าพลังงาน
เป้าหมายที่น้อยที่สุดที่ระบบต้องการพบว่า ต้องการสาธารณูปโภคร้อนที่ต่ าที่สุด เท่ากับ 11735.60 
W และสาธารณูปโภคเย็นที่ต่ าที่สุดเท่ากับ 42931.33 W ซึ่งการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความ
ร้อนท าให้การใช้พลังงานลดน้อยลงและสามารถเพ่ิมประสิทธิภาพเชิงความร้อนรวมของระบบจาก 
60.2 % ไปเป็น 75.30 % 
 
 
 
 

  
พลังงานที่ใช้ (W) 

ก่อน HEN หลัง HEN 

HEATER 2 22223.22 0.00 

HEATER3 6928.64 0.00 

H4 24464.94 11070.90 

H5 664.59 664.59 

พลังงานทั้งหมดที่ใช้ 54281.39 11735.49 

ประหยัดพลังงาน (%)  78.38 

COOLER1 30549.39 32369.80 

COOLER2 46319.89 10002.94 

COOLER3 8609.59 0.00 

พลังงานทั้งหมดที่ใช้ 85478.87 42372.74 

ประหยัดพลังงาน (%)   50.43 

ประสิทธิภาพรวมของระบบ (%)  75.30 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

บทที่ 7 
สรุปผลและข้อเสนอแนะ 

7.1 สรุปผล 

 จากการวิเคราะห์ทางอุณหพลศาสตร์ของกระบวนการการปรับปรุงแก๊สซิฟิเคชันชีวมวล
ร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียมลูปปิงส าหรับการผลิตไฮโดรเจนที่มีความบริสุทธิ์
สูง โดยใช้ทางปาล์มเป็นวัตถุดิบ ผ่านโปรแกรมการจ าลองกระบวนการแอสเพนพลัส (Aspen Plus) 
จากผลการจ าลองกระบวนการและการศึกษาผลกระทบของตัวแปรต่างๆ พบว่า ปริมาณไฮโดรเจน
และความบริสุทธิ์ของไฮโดรเจนจะเพ่ิมสูงขึ้นเมื่อแคลเซียมออกไซด์และไอน้ าที่ป้อนให้กับระบบเพ่ิม
มากขึ้น ค่า CaO/B และ S/B ที่เหมาะสมของกระบวนการคือ 1.6 และ 1 ตามล าดับ อุณหภูมิของ
แก๊สซิฟิเคชันที่เพ่ิมขึ้นสนับสนุนการเกิดไฮโดรเจน แต่ที่ อุณหภูมิสูงมากจะส่งผลต่อการดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์ของตัวดูดซับท าให้ความบริสุทธิ์ของไฮโดรเจนลดลง ดังนั้นอุณหภูมิที่เหมาะสม

ของแก๊สซิฟิไฟเออร์คือ 650 C เมื่อพิจารณาผลการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของไรเซอร์ พบว่าปริมาณ
ไฮโดรเจนและความบริสุทธิ์จะลดลงเมื่ออุณหภูมิของไรเซอร์มีค่ามาก เนื่องจากปฏิกิริยาคาร์บอเนชัน

เป็นปฏิกิริยาคายความร้อน โดยอุณหภูมิที่ เหมาะสมของไรเซอร์คือ 550 C เมื่อเปรียบเทียบ
เปอร์เซ็นต์การดักจับคาร์บอนได้ออกไซด์พบว่าการปรับปรุงกระบวนการโดยการเพ่ิมไรเซอร์ท าให้การ
ดักจับคาร์บอนไดออกไซด์เพ่ิมข้ึนจาก 71% ไปเป็น 99% 
 สมรรถนะของการจ าลองกระบวนการได้ถูกปรับปรุงโดยการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยน
ความร้อน มีวัตถุประสงค์เพ่ือน าพลังงานความร้อนที่ได้จากกระบวนการกลับมาใช้ในระบบให้ได้มาก
ที่สุด เพ่ือปรับปรุงประสิทธิภาพทางความร้อนให้กับกระบวนการ ผลจากการวิเคราะห์จุดพินช์ เมื่อ

ก าหนดให้ ∆Tmin เท่ากับ 10 C พบว่าระบบต้องการสาธารณูปโภคร้อนที่ต่ าที่สุด เท่ากับ 11735.60 
W และสาธารณูปโภคเย็นที่ต่ าที่สุดเท่ากับ 42931.33 W และจ านวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่
น้อยที่สุดของกระบวนการนี้ที่ค านวณได้คือ 8 เครื่อง หลังจากการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความ
ร้อน พบว่าระบบมีการใช้พลังงานจากภายนอกลดน้อยลง โดยมีค่าประสิทธิภาพในการประหยัด
พลังงานของการให้สาธารณูปโภคร้อนเท่ากับ 78.38% และสาธารณูปโภคเย็นเท่ากับ 50.43% และ
ประสิทธิภาพเชิงความร้อนรวมของระบบเพิ่มขึ้นจาก 60.20 % เป็น 75.30 %  
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7.2 ข้อเสนอแนะ 

7.2.1 ควรจะศึกษาการปรับปรุงการจ าลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชคันชีวมวลร่วมกับการดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์ร่วมกับเซลล์ เชื้อเพลิงชนิดเยื่อแลกเปลี่ยนโปรตอน (Proton exchange 
membrane fuel cells, PEMFC) เนื่องจาก H2 ที่ได้จากการปรับปรุงการจ าลองกระบวนการการดัก
จับแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ มีความบริสุทธิ์สูงมาก สามารถน าไปใช้
ใน PEMFC ได้โดยตรง 
7.2.2 ควรศึกษาการวิเคราะห์เชิงเศรษฐศาสตร์เพ่ิมเติม เพ่ือหาความเป็นไปได้ทางเศรษฐศาสตร์ที่
เหมาะสมต่อการลงทุน 
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ตารางสรุปผลกระทบของสภาวะด าเนินการจากโปรแกรมแอสเพนพลัส 
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ตาราง ก.3 ผลกระทบของอัตราส่วนไอน้ าต่อชีวมวลต่อองค์ประกอบของแก๊ส (อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชัน 

650 C CaO/B = 1.6 และอุณหภูมิไรเซอร์ 550 C) 

S/B 0.2 0.4 0.6 0.8 1 1.2 

Mole fraction        

H2O 0.113 0.113 0.185 0.269 0.350 0.421 

CO 0.002 0.002 0.001 0.001 0.001 0.000 

CO2 0.001 0.001 0.001 0.001 0.001 0.001 

H2 0.784 0.784 0.776 0.716 0.642 0.573 

CH4 0.098 0.098 0.035 0.012 0.005 0.003 
 

ตาราง ก.4 ผลกระทบของอุณหภูมิไรเซอร์ต่อองค์ประกอบของแก๊ส (อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชัน 650C 
CaO/B = 1.6 และ S/B = 1) 

อุณหภูมิไรเซอร์ (°C) 400 450 500 550 600 650 

Mole fraction        

H2O 0.353 0.352 0.351 0.350 0.350 0.351 

CO 0.000 0.000 0.000 0.001 0.003 0.014 

CO2 0.000 0.000 0.000 0.001 0.004 0.016 

H2 0.641 0.641 0.642 0.642 0.638 0.615 

CH4 0.006 0.005 0.005 0.005 0.004 0.003 

 
 


	บทคัดย่อภาษาไทย
	บทคัดย่อภาษาอังกฤษ
	กิตติกรรมประกาศ
	สารบัญ
	สารบัญรูปภาพ
	สารบัญตาราง
	บทที่ 1 บทนำ
	1.1 ที่มาและความสำคัญ
	1.2 วัตถุประสงค์
	1.2 วัตถุประสงค์
	1.3 ขอบเขตงานวิจัย
	1.4 ประโยชน์ที่คาดว่าจะได้รับ

	บทที่ 2 ทฤษฎี
	2.1 ไฮโดรเจน (Hydrogen)
	2.2 ชีวมวล (Biomass)
	2.2.1 ปาล์มน้ำมัน (Oil Palm)

	2.3 การแปรสภาพเชื้อเพลิงชีวมวล (Biomass Conversion)
	2.3.1 กระบวนการทางชีวเคมี (Biochemical conversion)
	2.3.2 กระบวนการทางเคมีความร้อน (Thermochemical conversion)

	2.4 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน (Gasification)
	2.4.1 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันในเตาผลิตแก๊ส
	2.4.2 ตัวกลางที่ใช้ทำปฏิกิริยา (Gasifying agent)
	2.4.3 ชนิดของเตาปฏิกรณ์ (Type of Gasifier)

	2.5 เทคโนโลยีการดักจับและการกักเก็บแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ (carbon dioxide capture technologies)
	2.5.1 การดักจับก่อนการเผาไหม้ (pre-combustion)
	2.5.2 การดักจับหลังการเผาไหม้ (post-combustion)
	2.5.3 การดักจับหลังจากการเผาไหม้โดยใช้ออกซิเจนบริสุทธิ์ (oxy-fuel combustion capture)
	2.5.4 วิธีการดักจับแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ด้วยตัวดูดซับแคลเซียมออกไซด์

	2.6 การวิเคราะห์พินช์ (Pinch analysis)
	2.6.1 วิธีสร้างกราฟ (Graphical method)
	2.6.2 วิธีขั้นตอนวิธีการแก้ปัญหาโดยใช้ตาราง (Problem table algorithm)

	2.7 การออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน (Heat exchanger network design)

	บทที่ 3 ทบทวนงานวิจัยที่เกี่ยวข้อง
	3.1 แก๊สซิฟิเคชันชีวมวล
	3.2 แก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์

	บทที่ 4 การจำลองกระบวนการ
	4.1 การปรับปรุงการจำลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์แบบแคลเซียมลูปปิงสำหรับการผลิตไฮโดรเจน
	4.2. การตรวจสอบแบบจำลอง

	บทที่ 5 ผลการจำลองกระบวนการและวิเคราะห์ผล
	5.1 ผลกระทบของตัวแปรต่อองค์ประกอบของแก๊สผลิตภัณฑ์และความบริสุทธิ์ของไฮโดรเจน
	5.1.1 ผลกระทบของอุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชันต่อองค์ประกอบของแก๊ส
	5.1.2 ผลกระทบของอัตราส่วนปริมาณไอน้ำต่อชีวมวลต่อองค์ประกอบของแก๊ส
	5.1.3 ผลกระทบของอัตราส่วนปริมาณแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวลต่อองค์ประกอบของแก๊ส
	5.1.4 ผลกระทบของอุณหภูมิของไรเซอร์ต่อปริมาณแก๊สผลิตภัณฑ์และความบริสุทธิ์ของไฮโดรเจน

	5.2 ผลกระทบของตัวแปรต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ
	5.2.1 ผลกระทบของอุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชันต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ
	5.2.2 ผลกระทบของอัตรส่วนไอน้ำต่อชีวมวลต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ
	5.2.3 ผลกระทบของอัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวลต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ
	5.2.3 ผลกระทบของอัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวลต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ
	5.2.4 ผลกระทบของอุณหภูมิไรเซอร์ต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ

	5.3 การเปรียบเทียบการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ของกระบวนการแคลเซียมลูปปิงแก๊สซิฟิเคชัน (CLG) และการปรับปรุงกระบวนการแคลเซียมลูปปิงแก๊สซิฟิเคชัน (CLGR)
	5.4 สรุปผล

	บทที่ 6 การออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน
	6.1 การจัดทำข้อมูลสมดุลพลังงานและมวลสาร (Data extraction)
	6.2 การคำนวณพลังงานเป้าหมาย (Energy target calculation)
	6.3 การออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน (Heat exchanger network design)
	6.4 สรุปผล

	บทที่ 7 สรุปผลและข้อเสนอแนะ
	7.1 สรุปผล
	7.2 ข้อเสนอแนะ

	บรรณานุกรม
	ประวัติผู้เขียน
	ภาคผนวก

