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บทค ัดย ่อ ภาษาไทย 
 โศธิดา ไชยธานี : การออกแบบและวิเคราะห์การผลิตไฮโดรเจนจากฟางข้าวผ่าน

กระบวนการเคมิคอลลูปปงิแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์. ( Design and 
analysis of hydrogen production from rice straw via chemical looping 
gasification with carbon dioxide capture) อ.ที่ปรึกษาหลกั : ผศ. ดร.อมรชยั อาภรณ์
วิชานพ 

  
งานวิจัย น้ี ได้นำเสนอกระบวนการเค มิคอลลูปปิ งแ ก๊ส ซิฟิ เคชัน ร่วมกับการดักจับ

คาร์บอนไดออกไซด์  ซ่ึ งเป็นการร่วมกันของกระบวนการแก๊สซิฟิ เคชันชีวมวลที่ มีการดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์และกระบวนการไอน้ำ-เหล็ก สำหรับผลิตไฮโดรเจนจากฟางข้าว โดยใช้เหล็กออกไซด์ 
(Fe3O4) เป็นตัวพาออกซิเจน และแคลเซียมออกไซด์ (CaO) เป็นตัวดูดซับคาร์บอนไดออกไซด์ การสร้าง
แบบจำลองของกระบวนการที่นำเสนอจะอยู่บนพื้นฐานของวิธีการทางอุณหพลศาสตร์โดยใช้โปรแกรม
แอสเพนพลัส (Aspen Plus) จากการศึกษาผลกระทบของตัวแปรที่สำคัญพบว่า  สัดส่วนผลได้ของ
ไฮโดรเจน และความบริสุทธิ์ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เชื้อเพลิงสามารถเพิ่มได้จากการเพิ่มอัตราส่วน
ของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เชื้อเพลิงต่อคาร์บอนและอัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอน 
ความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์ในสายผลิตภัณฑ์ไฮโดรเจนบริสุทธิ์มีค่าน้อยกว่า  50 ppm เม่ือ
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำดำเนินการที่ 500 องศาเซลเซียส กระบวนการมีค่าประสิทธิภาพเชิงความ
ร้อนเป็น 58.01% เม่ือกระบวนการดำเนินการที่สภาวะที่เหมาะสม  ซ่ึงเกิดขึ้นได้เม่ืออุณหภูมิของเตา
ปฏิกรณ์เชื้อเพลิงเท่ากับ 672.4 องศาเซลเซียส และอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เชื้อเพลิง
ต่อคาร์บอน อัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอน อัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอน และ
อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอนเท่ากับ 1.63 0.5 0.8 และ 1.44 ตามลำดับ 
กระบวนเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ได้ถูกปรับปรุงประสิทธิภาพเชิง
ความร้อนด้วยการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนด้วยการวิเคราะห์จุดพินช์ นอกจากน้ียังได้ทำ
การวิเคราะห์เอกเซอร์จี เพื่อระบุว่าส่วนใดในกระบวนการที่ใช้พลังงานไม่มีประสิทธิภาพ  จากผลการ
วิเคราะห์พบว่า เตาปฏิกรณ์ไอน้ำ (SR) มีการสูญเสียเอกเซอร์จีมากที่สุดในกระบวนการ โดยกระบวนการ
น้ีมีประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จี 83.89% และสูญเสียเอกเซอร์จี 81,356.39 วัตต์ 
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บทค ัดย ่อ ภาษาอ ังกฤ ษ 
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 Sotida Chaitanee : Design and analysis of hydrogen production from rice straw 

via chemical looping gasification with carbon dioxide capture. Advisor: Asst. 
Prof. AMORNCHAI ARPORNWICHANOP, D.Eng. 

  
The chemical looping gasification with carbon dioxide (CO2) capture process, a 

combination of biomass gasification with CO2 capture and steam-iron process, was 
proposed for hydrogen (H2) production from rice straw using iron oxide (Fe3O4) as the 
oxygen carrier and calcium oxide (CaO) as an absorbent. Modelling of the proposed 
process was based on a thermodynamic approach in Aspen Plus simulator. The 
sensitivity analysis of critical operating parameters showed that the yield (kmol of H2/kg 
of biomass) and purity of H2 in a fuel reactor (FR) was improved by increasing the steam 
feed of the FR to carbon (SFR/C) and CaO to carbon (CaO/C) molar ratio. The 
concentration of carbon monoxide (CO) in the high-H2 purity stream lower than 50 ppm 
can be obtained at the operating TSR of 500 °C. The energy efficiency of 58.01% was 
obtained at the optimal operating conditions as TFR of 672.4°C and SFR/C, Fe3O4/C, CaO/C 
and SSR/C molar ratio of 1.63, 0.5, 0.8 and 1.44, respectively. The energy efficiency of 
the process was improved by heat designing a heat exchanger network based on a pinch 
analysis. In addition, the exergy analysis of the optimal design process was performed to 
identify a part of the process that use energy inefficiently. The results showed the 
highest exergy destruction occurred at the steam reactor (SR) and the proposed process 
had the exergy efficiency of 83.89% and exergy destruction of 81,356.39 W. 
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บทท่ี 1  

บทน ำ 
 
1.1 ท่ีมาและความสำคัญ 

 การเพิ่มข้ึนของประชากรและความก้าวหน้าของเทคโนโลยีส่งผลให้ความต้องการใช้พลังงาน
เพิ่มมากข้ึนเป็นเหตุให้เกิดการขาดแคลนพลังงาน พลังงานที่ใช้โดยทั่วไปคือพลังงานเช้ือเพลิงฟอสซิล
ซึ่งเป็นเช้ือเพลิงที่มีอยู่อย่างจำกัด อีกทั้งเช้ือเพลิงฟอสซิลเป็นสาเหตุหนึ่งที่ส่งผลกระทบต่อภาวะโลก
ร้อน อันเนื่องมาจากการปล่อยแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์สู่ช้ันบรรยากาศ ด้วยเหตุน้ีจึงได้มีการศึกษา
การใช้พลังงานทางเลือกใหม่เพื่อนำมาใช้ทดแทนพลังงานเช้ือเพลิงฟอสซิล 

 ไฮโดรเจนเป็นหนึ่งในพลังงานทางเลือกที่น่าสนใจ เนื่องจากไฮโดรเจนเป็นพลังงานที่สะอาด

เป็นมิตรกับสิ่งแวดล้อมเพราะเมื่อเกิดการเผาไหม้กับอากาศจะไม่มีการปล่อยแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์

ออกมา และยังพบว่าความหนาแน่นของพลังงานและค่าความร้อนที่ได้สูงกว่าแก๊สธรรมชาติและถ่าน

หิน 3-4 เท่า (Phuluanglue และคณะ, 2015)  นอกจากนี้ไฮโดรเจนยังสามารถใช้เป็นสารตั้งต้นในการผลิต

สารเคมีต่าง ๆ อีกด้วย กระบวนการผลิตไฮโดรเจนโดยทั่วโดยไปจะใช้เช้ือเพลิงฟอสซิลเป็นสารตั้งต้น 

เช่น แก๊สธรรมชาติ  ถ่านหิน  เป็นต้น  แต่กระบวนการเหล่านี้ ยังคงมีการปลดปล่อยแก๊ส

คาร์บอนไดออกไซด์ออกมา (Mueller-Langer และคณะ, 2007) ดังนั้นการใช้พลังงานทดแทนเป็น

สารตั้งต้นในการผลิตไฮโดรเจนเป็นเรื่องที่น่าสนใจมาก อย่างเช่น การแยกน้ำด้วยกระแสไฟฟ้า ชีว

มวล แก๊สชีวภาพ เป็นต้น 

 ชีวมวลได้ ถูกพิจารณาว่าเป็นพลังงานทางเลือกที่ เหมาะสมในการผลิตไฮโดรเจน ซึ่ ง
กระบวนการหลักในการการผลิตไฮโดรเจนจากชีวมวลแบ่งออกเป็น 2 กระบวนการ คือ กระบวนการ
ทางชีวเคมี  (Biochemical process) และกระบวนการทางเคมีความร้อน (Thermochemical 
process) (Balat และ Kırtay, 2010) สำหรับกระบวนการทางชีวเคมีเป็นการย่อยสลายหรือหมักด้วย
จุลินทรีย์ เพื่อผลิตเช้ือเพลิงแต่อย่างไรกต็ามกระบวนการดังกลา่วต้องใช้ระยะเวลาที่ยาวนานในการทำ
ให้เกิดการเปลี่ยนแปลง อีกทั้งยังให้ประสิทธิภาพต่ำในด้านอุตสาหกรรมเมื่อเปรียบเทียบกับ
กระบวนการทางเคมีความร้อน สำหรับกระบวนการเคมีความร้อนที่ใช้ผลิตพลังงานจากชีวมวล มีอยู่ 
4 กระบวนการ ได้แก่ กระบวนการเผาไหม้ (Combustion) กระบวนการไพโรไลซิส (Pyrolysis) 
กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน (Gasification) และกระบวนการผลิตเช้ือเพลิงเหลว (Liquidification) 
กระบวนการเผาไหม้และกระบวนการผลิตเช้ือเพลิงเหลว ไม่เหมาะสำหรับใช้ในการผลิตไฮโดรเจน 
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เนื่องจากไฮโดรเจนที่ผลิตได้มีปริมาณน้อย สำหรับกระบวนการไพโรไลซิสและกระบวนการแก๊สซิฟิเค
ชันเหมาะสำหรับการใช้ผลติไฮโดรเจน แม้ว่ากระบวนการไพโรไลซิสจะสามารถเปลี่ยนชีวมวลซึ่งความ
หนาแน่นของพลังงานต่ำไปเป็นผลิตภัณฑ์ที่มีความหนาแน่นของพลังงานสูงได้ แต่อย่างไรก็ตามเมื่อ
พิจารณาในแง่ของปริมาณไฮโดรเจนที่ผลิตได้ พบว่ากระบวนการแก๊สซิฟิเคชันสามารถผลิตไฮโดรเจน
ได้มากกว่ากระบวนการไพโรไลซิส ด้วยเหตุน้ีจากภาพรวมของกระบวนการเคมีความร้อน จะเห็นได้ว่า
กระบวนการแก๊สซิฟิ เคชันมีประสิทธิภาพสูงสุดในการผลิตไฮโดรเจน (Levin และ Chahine, 2010 ; 
Parthasarathy และ Narayanan, 2014)    

 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันของชีวมวลเป็นกระบวนการทางเคมีความร้อนในการเปลี่ยนชีว
มวล ซึ่งมีลักษณะเป็นของแข็งเปลี่ยนเป็นแก๊สสังเคราะห์หรือไฮโดรเจน โดยที่ชีวมวลจะทำปฏิกิริยา
กับสารตัวกลางได้แก่ อากาศ ออกซิเจน น้ำ คาร์บอนไดออกไซด์ และสารผสมจากสารตัวกลางเหล่าน้ี 
ในกรณีที่ใช้อากาศเป็นสารตัวกลางในการทำปฏิกิริยา พบว่าแก๊สผลิตภัณฑ์ที่ได้จะมีความร้อนต่ำ 
เนื่องจากมีการปะปนของแกส๊ไนโตรเจน การใช้น้ำและออกซิเจนเป็นตัวกลางจะให้ได้แก๊สสงัเคราะหท์ี่
มีคุณภาพสูง (ค่าความร้อนสูง) อย่างไรก็ตามการใช้ออกซิเจนบริสุทธ์ิ มีข้อด้อยในเรื่องของต้นทุนการ
ผลิต เนื่องจากต้องมีหน่วยปฏิบัติการเพิม่เพือ่ผลติออกซิเจนที่มคีวามบริสทุธ์ิ ซึ่งส่งผลต่อต้นทุนในการ
ผลิตเพิ่มสูงข้ึน และจากการศึกษาการผลิตไฮโดรเจนด้วยกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันของชีวมวลจาก
การใช้สารตัวกลางต่างชนิดกัน พบว่าไอน้ำเป็นสารตัวกลางในการทำปฏิกิริยาสามารถผลิตแก๊สและ
ทำให้กระบวนการมีประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีของกระบวนการสูงสุด (Shayan และคณะ, 2018)  

 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันของชีวมวลโดยใช้ไอน้ำเป็นตัวกลางในการทำปฏิกิริยาได้ถูก
พิจารณาว่าเหมาะสำหรับการผลิตไฮโดรเจน แต่อย่างไรก็ตามกระบวนการนี้ยังมีข้อจำกัดในเรื่องของ
การปะปนของแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ในแก๊สผลิตภัณฑ์ ซึ่งส่งผลต่อความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจนและ
ปริมาณไฮโดรเจนที่ผลิตได้ ด้วยเหตุนี้จึงได้มีงานวิจัยที่ศึกษาเกี่ยวกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ 
ซึ่งวิธีที่นิยมใช้ในการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน คือ วิธีแคลเซียมลูปปิง
แก๊ ส ซิฟิ เค ชัน  โดยในก ระบวนการนี้ แคล เซี ยมออก ไซ ด์  (CaO) ได้ ถู ก ใช้ เป็ นตั วดั กจั บ
คาร์บอนไดออกไซด์ หลักการของกระบวนการนี้คือ คาร์บอนไดออกไซด์ที่เกิดข้ึนในกระบวนการแก๊ส
ซิฟิเคชันในเตาแก๊สซิไฟเออร์จะถูกดักจับด้วยแคลเซียมออกไซด์เกิดเป็นแคลเซียมคาร์บอเนต 
(CaCO3) จากนั้นแคลเซียมคาร์บอเนตจะถูกแปรสภาพกลับเป็นแคลเซียมออกไซด์ (CaO) ภายในเตา
แคลซิเนอร์ที่อุณหภูมิสูง และวนกลับมาใหม่อีกครั้ง ข้อดีของการใช้แคลเซียมออกไซด์คือ หาได้ง่าย 
ราคาถูก และมีความสามารถในการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ นอกจากนี้ข้อดีของกระบวนการนี้ คือ 
สามารถเพิ่มปริมาณไฮโดรเจนในแก๊สผลิตภัณฑ์ แต่อย่างไรก็ตามกระบวนการนี้จำเป็นต้องใช้ความ
ร้อนจากภายนอกที่สูงมากในการแปรสภาพแคลเซียมคาร์บอเนตเป็นแคลเซียมออกไซ ด์ เนื่องจาก
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ปฏิกิริยาน้ีเป็นปฏิกิริยาดูดความร้อน และต้องดำเนินการที่อุณหภูมิสูง (Rydén และ Ramos, 2012)  
ได้เสนอแนวคิดใหม่ที่ เรียกว่ากระบวนการเคมิคอลลูปปิงรีฟอร์มมิงที่ เสริมด้วยการดูดซับ โดย
กระบวนการนี้ถูกพัฒนามาจากกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแบบเผาไหม้  (Chemical looping 
combustion) ซึ่งกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแบบเผาไหม้ จะเกี่ยวข้องกับการออกซิเดชันของ
เช้ือเพลิงในวัฏจักรปฏิกิรยิารีดักชันและออกซเิดชันของโลหะออกไซด์ ซึ่งทำหน้าที่เป็นตีวพาออกซเิจน 
ข้อดีของเทคโนโลยีน้ีคือ แก๊สผลิตภัณฑ์ไม่ถูกเจือปนด้วยไนโตรเจน (N2) จากอากาศ ดังนั้น CO2 จาก
แก๊สขาออกจึงถูกแยกออกได้ง่ายและใช้พลังงานต่ำ สำหรับกระบวนการเคมิคอลลูปปิงรีฟอร์มมิงที่
เสริมด้วยการดูดซับจะใช้โลหะออกไซด์ เช่น นิกเกิลออกไซด์ (NiO) เป็นตัวพาออกซิเจน และใช้
แคลเซียมออกไซด์ (CaO) เป็นตัวพาออกซิเจน กระบวนการนี้สามารถใช้ความร้อนที่คายออกมาจาก
ปฏิกิริยารีดักชันในการเปลี่ยนโลหะออกไซด์ (NiO) เป็นโลหะ (Ni) สำหรับให้ความร้อนกับเตาแคลซิ
เนอร์ อย่างไรก็ตามกระบวนการเคมิคอลลูปปิงรีฟอร์มมิงที่เสริมด้วยตัวดูดซับยังไม่สามารถผลิต
ไฮโดรเจนที่บริสุทธ์ิพอที่เหมาะสำหรับใช้ในเซลล์เช้ือเพลิงชนิดเนื้อเยื่อแลกเปลี่ยนโปรตอนแบบ
อุณหภูมิต่ำ (LT-PEMFC) ที ่ต้องมีคาร์บอนมอนออกไซด์ปนเปื ้อนน้อยกว่า 50 ส่วนในล้านส่วน 
(ppm) (Garche และคณะ, 2013; O'hayre และคณะ, 2013 )   

 เมื่อพิจารณาเทคโนโลยีที่สามารถผลิตไฮโดรเจนที่มีความบริสุทธ์ิสูงได้ หนึ่งในนั้นคือ
กระบวนการไอน้ำ-เหล็ก ซึ่งเป็นกระบวนการเก่าแก่ที่ ใช้ในการผลิตไฮโดรเจนที่ คิดค้นโดย 
(Messerschmitt, 1910; Lane, 1913; Thursfield และคณะ, 2012)  กระบวนการนี้ประกอบด้วย
ข้ันตอนหลัก 2 ข้ันตอน คือ ในข้ันตอนแรกเหล็กออกไซด์ในรูป hematite (Fe2O3) หรือ magnetite 
(Fe3O4) จะเข้าทำปฏิกิริยากับเช้ือเพลิงคาร์บอนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง (Fuel reactor; FR) เพื่อทำ
ให้ เหล็ กออกไซด์ เปลี่ ยนรูป เป็ น  wustile (Fe0.947O) ซึ่ งจะ ได้ ผลิ ตภัณ ฑ์ หลัก เป็ น น้ ำและ
คาร์บอนไดออกไซด์ จากนั้น Fe0.947O จะเข้าสู่ส่วนที่สองเพื่อทำปฏิกิริยากับไอน้ำภายในเตาปฏิกรณ์
ไอน้ำ (Steam reactor; SR) เพื่อเปลี่ยนรูปเป็น Fe3O4 จากนั้น Fe3O4 จะถูกวนกลับเข้าไปที่เตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงอีกครั้ง ข้อดีของกระบวนการนี้คือ ไฮโดรเจนที่ผลิตไดจ้ากเตาปฏิกรณ์ไอน้ำมีความ
บริสุ ท ธ์ิสู ง  แต่ พบ ว่าแก๊ สผลิ ต ภัณ ฑ์ ที่ ได้ จ าก เตาป ฏิกรณ์ เช้ือ เพลิ งมั กมี ไฮ โดร เจนและ
คาร์บอนมอนอกไซด์ (หรือแก๊สสังเคราะห์) ปนเปื้อนเนื่องด้วยข้อจำกัดด้านอุณหพลศาสตร์ (Kathe 
และคณะ, 2016)  อีกทั้งเช้ือเพลิงที่เหมาะสำหรับใช้ในกระบวนการไอน้ำ-เหล็ก คือ แก๊สสังเคราะห์ 
ต่อมากระบวนการไอน้ำ-เหล็ก ได้ถูกพัฒนาเป็นกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแบบแยกน้ำ โดยการเพิ่ม
เตาปฏิกรณ์อากาศเข้ามาเพื่อเปลี่ยนรูป Fe3O4 เป็น Fe2O3 ก่อนเข้าทำปฏิกิริยากับเช้ือเพลิง ดังนั้น
กระบวนการนี้จึงประกอบไปด้วยเตาปฏิกรณ์จำนวน 3 เครื่อง ในส่วนแรกเหล็กออกไซด์ในรูป Fe2O3 
ทำปฏิกิริยาออกซิเดชันกับเช้ือเพลิงในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง เปลี่ยนรูปเป็น Fe0.947O จากนั้นเหล็ก
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ออกไซด์ในรูป Fe0.947O จะเข้าสู่ส่วนที่สองเพื่อทำปฏิกิริยากับไอน้ำในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำสำหรับผลิต
ไฮโดรเจนที่มีความบริสุทธ์ิสูง หลังจาก Fe0.947O ทำปฏิกิริยากับไอน้ำจะอยู่ในรูป Fe3O4 และถูกส่ง
เข้าสู่ส่วนสุดท้าย ในส่วนสุดท้ายเหล็กออกไซด์ในรปู Fe3O4 จะถูกออกซิไดซ์ด้วยออกซิเจนให้อยู่ในรูป
ของ Fe2O3 ภายในเตาปฏิกรณ์อากาศ ปฏิกิริยาที่เกิดข้ึนนี้เป็นปฏิกิริยาคายความร้อนอย่างมาก จึง
สามารถนำความร้อนจากเตาปฏิกรณ์อากาศส่งผ่าน ไปยังเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงได้โดยใช้ตัวพา
ออกซิเจนเป็นตัวพาความร้อน ดังนั้นกระบวนการนี้จึงสามารถดำเนินการได้โดยไม่ต้องใช้ความร้อน
จากภายนอก (Chiesa และคณะ, 2008) แม้กว่ากระบวนการไอน้ำ-เหล็ก จะได้รับการพัฒนาแล้ว แต่
พบว่ายังมีไฮโดรเจนและคาร์บอนมอนอกไซด์ปะปนกับแก๊สผลิตภัณฑ์ เนื่องจากมีการเกิดปฏิกิริยา
ออกซิเดชันบางส่วนของเช้ือเพลิง (Partial oxidation reaction) ร่วมด้วย จึงจำเป็นต้องใช้หน่วยแยก
แก๊สเพิ่มเติม (Lachén และคณะ, 2020)  

 จากข้อดีของกระบวนแก๊สซิฟิเคชันที่มีการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์และกระบวนการไอน้ำ-
เหล็ก ทำให้มีความน่าสนใจในการนำสองกระบวนการนี้มาประยุกต์ใช้ร่วมกัน ในการปรับปรุง
กระบวนการผลิตไฮโดรเจนโดยมีช่ือกระบวนการที่เรียกว่า กระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชัน
ร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ ซึ่งจะประกอบด้วย 3 หลัก คือ 1) เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง (Fuel 
reactor) หรือแก๊สซิไฟเออร์  (Gasifier) 2) เตาปฏิกิริยาไอน้ำ (Steam reactor) 3) เตาแคลซิเนอร์ 
(Calcination reactor) โดยใช้ไอน้ำเป็นตัวกลางในการทำปฏิกิริยา เหล็กออกไซด์ในรูป  Fe3O4 ถูก
นำมาใช้เป็นตัวพาออกซิเจน และใช้ CaO เป็นตัวดูดซับคาร์บอนไดออกไซด์ สำหรับหลักการของ
กระบวนการนี้ เริ่มจากป้อน Fe3O4 และ CaO เข้าทำปฏิกิริยากับชีวมวลและไอน้ำในเตาปฏิกรณ์
เช้ือเพลิง ผลิตภัณฑ์ที่ได้ส่วนใหญ่เป็นไฮโดรเจน ภายหลังการเกิดปฏิกิริยา Fe3O4 และ CaO จะถูก
เปลี่ยนรูปเป็น  (Fe0.947O) และ CaCO3 และจะถูกส่งเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำ โดยเหล็กออกไซด์ในรูป 
Fe0.947O จะถูกออกซิไดซ์ด้วยไอน้ำเปลี่ยนรูปเป็น Fe3O4 ผลิตภัณฑ์ที่ได้ในส่วนนี้คือไฮโดรเจนที่มี
ความบริสุทธ์ิสูง จากนั้นอนุภาคของแข็งจากเตาปฏิกรณ์ไอน้ำจะถูกป้อนเข้าสู่เตาแคลซิเนอร์เพื่อแปร
สภาพ CaCO3 กลับเป็น CaO และถูกส่งวนกลับเข้าสู่ เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงอีกครั้ง ข้อดีของ
กระบวนการนี้คือ CO2 ที่เกิดข้ึนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงจะถูกดักจับทันที จึงไม่จำเป็นต้องใช้หน่วย
แยกแก๊สเพิ่มเติม อีกทั้งไฮโดรเจนที่ผลิตได้จากเตาปฏิกรณ์ไอน้ำยังมีความบริสุทธ์ิสูงพอที่เหมาะ
สำหรับการนำไปใช้ในระบบเซลล์เช้ือเพลิงเพื่อผลิตกระแสไฟฟ้าอีกด้วย 

 ในงานวิจัยน้ีมีวัตถุประสงค์เพื่อศึกษาการผลิตไฮโดรเจนด้วยกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊ส
ซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ผ่านการจำลองกระบวนการ โดยใช้ฟางข้าวเป็นชีวมวล 
เพื่อศึกษาผลของตัวแปรที่สง่ผลต่อสัดสว่นผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลงิและเตาปฏิกรณ์
ไอน้ำ สัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนทัง้หมด ความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจน และประสิทธิภาพเชิงความร้อน
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ของกระบวนการ ตัวแปรที่นำมาศึกษาได้แก่ อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อ
คาร์บอน (SFR/C) อัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอน (Fe3O4/C) อัตราส่วนของแคลเซียม
ออกไซด์ต่อคาร์บอน (CaO/C) อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอน (SSR/C) 
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง (TFR) และอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ (TSR) จากนั้นมีการ
ประเมินหาสภาวะที่เหมาะสมสำหรับใช้ในการดำเนินการของกระบวนการเพื่อให้กระบวนการมี
ประสิทธิภาพเชิงความร้อนสูงสุด และทำการปรับปรุงกระบวนการโดยการออกแบบเครือข่าย
แลกเปลี่ยนความร้อนเพื่อนำความร้อนที่ได้จากกระบวนการมาใช้ให้ได้มากที่สุดและใช้ความร้อนจาก
ภายนอกให้น้อยที่สุด ในส่วนสุดท้ายจะทำการวิเคราะห์เอกเซอร์จีของแต่ละหน่วยปฏิบัติและ
ประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีของกระบวนการด้วย 

1.2 วัตถุประสงค ์

 เพื่อออกแบบและวิเคราะห์กระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์จากฟางข้าวเพื่อผลิตไฮโดรเจน โดยใช้เหล็กออกไซด์ในรูป magnetite (Fe3O4) 
เป็นตัวพาออกซิเจน และแคลเซียมออกไซด์ (CaO) เป็นตัวดูดซับคาร์บอนไดออกไซด์ 
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1.3 ขอบเขตงานวิจัย 

 1. จำลองกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ด้วย
โปรแกรมแอสเพนพลัส (Aspen Plus) 

2. ชีวมวลที่ใช้ในการศึกษา คือ ฟางข้าว สำหรับตัวพาออกซิเจนจะใช้เหล็กออกไซด์ในรูป 
magnetite (Fe3O4) และใช้แคลเซียมออกไซด์ (CaO) เป็นตัวดูดซับคาร์บอนไดออกไซด์ 

3. ศึกษาผลกระทบของตัวแปร ได้แก่ อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลงิตอ่
คาร์บอน (SFR/C) อัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอน (Fe3O4/C) อัตราส่วนของแคลเซียม
ออกไซด์ต่อคาร์บอน (CaO/C) อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอน (SSR/C) 
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง (TFR) และอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ (TSR) ที่ส่งผลต่อสัดส่วนผล 
ผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงและเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ สัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนทั้งหมด 
ความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจนและประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ 

4. ประเมินหาสภาวะในการดำเนินการทีเ่หมาะสมของกระบวนการที่ทำใหก้ระบวนการมี
ประสิทธิภาพเชิงความรอ้นสงูทีสุ่ด ภายใต้เงื่อนไขที่กำหนด 

5. ออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนของกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชัน
ร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ด้วยการวิเคราะห์พิน ช์ เพื่ อนำความร้อนที่ เกิดข้ึนใน
กระบวนการมาใช้มากที่สุด ณ สภาวะที่กระบวนการดำเนินการภายใต้สภาวะที่เหมาะสม 

6. วิเคราะห์ เอกเซอร์ จีของกระบวนการเคมิ คอลลูปปิ งแก๊สซิฟิ เคชันร่วมกับการดักจั บ
คาร์บอนไดออกไซด์ เพื่อระบุว่าส่วนใดของกระบวนการมีการใช้พลังงานไม่มีประสิทธิภาพ 
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บทท่ี 2  

ทฤษฎี 

 
ในบทนี้จะกล่าวถึงไฮโดรเจน ซึ่งถือเป็นเช้ือเพลิงที่ได้รับความสนใจเนื่องจากเป็นพลังงานสะอาด    

(clean fuel) และกระบวนการเผาไหม้เป็นการออกซิไดซ์ระหว่างไฮโดรเจนกับแก๊สออกซิเจนจึงทำให้ได้ไอ
น้ำ ข้อดีของเช้ือเพลิงไฮโดรเจนคือไม่ก่อให้เกิดปัญหามลพิษต่อสิ่งแวดล้อมและสุขภาพของมนุษย์ ไม่มี
ผลกระทบต่อภาวะโลกร้อน เนื่องจากไม่การปลดปล่อยแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ โดยไฮโดรเจนสามารถผลิต
ได้จากหลายแหล่ง อย่างเช่นการนำชีวมวลมาใช้ในการผลิตไฮโดรเจน โดยฟางข้าวเป็นชีวมวลที่จัดอยู่ในกลุ่ม
ชีวมวลของเหลือจากการเกษตร ซึ่งสามารถนำมาผลิตไฮโดรเจนได้โดยผ่านกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊ส
ซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ นอกจากนี้ยังมีการกล่าวถึงการวิเคราะห์จุดพินช์สำหรับใช้
ในการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนเพื่อปรับปรุงประสิทธิภาพของกระบวนการ รวมทั้งการ
วิเคราะห์เอกเซอร์จี 

2.1 ชีวมวล (Biomass) 

  ชีวมวล หรือ มวลชีวภาพ (Biomass) คือ สารอินทรีย์ทั่วๆ ไปจากธรรมชาติ ที่จะสะสม
พลังงานเก็บเอาไว้ในตัวของมันเอง และสามารถนำพลังงานของมนัที่เกบ็สะสมเอาไว้มาใช้ประโยชน์ได้
ตัวอย่างของสารอินทรีย์เหล่าน้ัน เช่น เศษหญ้า เศษไม้ เศษวัสดุเหลือที่ทิ้งจากการเกษตรหรือจากการ
อุตสาหกรรม เช่น ข้ีเลื่อย ฟางข้าว แกลบ ชานอ้อยเป็นต้น พลังงานชีวมวลซึ่งเป็นพลังงานชนิดหนึ่ง
หรือรูปแบบหนึ่งที่มนุษย์ได้นำมาใช้งานตั้งแต่อดีตถึงปัจจุบันในชีวิตประจำวันของเรา โดยจะมีการ
นำเอาเทคโนโลยีต่าง ๆ เข้ามาช่วยให้พลังงานเหล่าน้ีเกิดประโยชน์สูงข้ึน   

2.1.1 ฟางข้าว 

ฟางข้าวเป็นผลผลิตพลอยได้ชนิดหนึ่งจากเกษตรกรรม คือ ลำต้นแห้งของธัญพืชหลังจาก 
การเก็บเกี่ยว ฟางข้าวเกิดข้ึนจากต้นของธัญพืช อาทิ ข้าวบาร์เลย์ ข้าวโอ๊ต ข้าวเจ้า ข้าวไรย์ ข้าวสาลี
เป็นต้น ประโยชน์ของฟางข้าวมีมากมาย ตั้งแต่ใช้เป็นอาหารสัตว์ หัตถกรรมไปจนถึงพลังงานทดแทน 
และเนื่องจากประเทศไทยมีการปลูกข้าวเยอะ ดังนั้นในแต่ล่ะปีปริมาณฟางข้าวจะเยอะพอสมควร 
 

 
 

 

http://www.thaibiotech.info/what-is-biomass.php
http://www.thaibiotech.info/what-is-biomass.php
http://www.thaibiotech.info/what-is-biomass.php
https://th.wikipedia.org/wiki/%E0%B8%9C%E0%B8%A5%E0%B8%9C%E0%B8%A5%E0%B8%B4%E0%B8%95%E0%B8%9E%E0%B8%A5%E0%B8%AD%E0%B8%A2%E0%B9%84%E0%B8%94%E0%B9%89
https://th.wikipedia.org/wiki/%E0%B9%80%E0%B8%81%E0%B8%A9%E0%B8%95%E0%B8%A3%E0%B8%81%E0%B8%A3%E0%B8%A3%E0%B8%A1
https://th.wikipedia.org/wiki/%E0%B8%98%E0%B8%B1%E0%B8%8D%E0%B8%9E%E0%B8%B7%E0%B8%8A
https://th.wikipedia.org/w/index.php?title=%E0%B8%81%E0%B8%B2%E0%B8%A3%E0%B9%80%E0%B8%81%E0%B9%87%E0%B8%9A%E0%B9%80%E0%B8%81%E0%B8%B5%E0%B9%88%E0%B8%A2%E0%B8%A7&action=edit&redlink=1
https://th.wikipedia.org/wiki/%E0%B8%82%E0%B9%89%E0%B8%B2%E0%B8%A7%E0%B8%9A%E0%B8%B2%E0%B8%A3%E0%B9%8C%E0%B9%80%E0%B8%A5%E0%B8%A2%E0%B9%8C
https://th.wikipedia.org/wiki/%E0%B8%82%E0%B9%89%E0%B8%B2%E0%B8%A7%E0%B9%82%E0%B8%AD%E0%B9%8A%E0%B8%95
https://th.wikipedia.org/wiki/%E0%B8%82%E0%B9%89%E0%B8%B2%E0%B8%A7%E0%B9%80%E0%B8%88%E0%B9%89%E0%B8%B2
https://th.wikipedia.org/wiki/%E0%B8%82%E0%B9%89%E0%B8%B2%E0%B8%A7%E0%B9%84%E0%B8%A3%E0%B8%A2%E0%B9%8C
https://th.wikipedia.org/wiki/%E0%B8%82%E0%B9%89%E0%B8%B2%E0%B8%A7%E0%B8%AA%E0%B8%B2%E0%B8%A5%E0%B8%B5
https://th.wikipedia.org/wiki/%E0%B8%82%E0%B9%89%E0%B8%B2%E0%B8%A7%E0%B8%AA%E0%B8%B2%E0%B8%A5%E0%B8%B5
https://th.wikipedia.org/wiki/%E0%B8%AB%E0%B8%B1%E0%B8%95%E0%B8%96%E0%B8%81%E0%B8%A3%E0%B8%A3%E0%B8%A1
https://th.wikipedia.org/wiki/%E0%B8%9E%E0%B8%A5%E0%B8%B1%E0%B8%87%E0%B8%87%E0%B8%B2%E0%B8%99%E0%B8%97%E0%B8%94%E0%B9%81%E0%B8%97%E0%B8%99
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ตารางท่ี 2.1 ผลการประเมินศักยภาพชีวมวลแต่ละชนิด (กรมพฒันาพลงังานทดแทนและอนุรักษ์
พลังงาน 2556)

ชนิดชีวมวล ปริมาณทีเ่กิด (ตัน) 
ปริมาณที่นำไปใช้

ประโยชน์แล้ว (ตัน) 

ปริมาณคงเหลือ 

(ตัน) 

ฟางข้าว 19,005,628.14 8,112,801.26 10,892,826.89 

แกลบ 8,145,269.20 8,006,283.36 138,985.84 

ใบและยอดออ้ย 17,016,248.08 1,845,487.74 15,170,760.34 

ชานอ้อย 28,026,761.54 28,026,761.54 0 

ยอด ใบ และลำต้น

ข้าวโพด 
9,315,603.52 465,780.18 8,849,823.34 

ซังข้าวโพด 1,215,078.72 1,094,081.58 120,997.14 
 

หมายเหตุ ข้อมูลของปีการเพาะปลูก พ.ศ. 2556  

2.2 การแปรสภาพเชื้อเพลิงชีวมวล (Biomass Conversion) 

 การเลือกใช้วิธีการแปลงสภาพชีวมวลไปเป็นพลังงานรูปแบบต่างๆ ควรจะเลือกใช้วิธีที่มี
ประสิทธิภาพ และเหมาะสมกับชนิดของชีวมวลและความต้องการตามสภาพท้องที่นั้น ๆ การแปรรูป
ชีวมวลให้เป็นแหล่งพลังงานกระทำได้โดยใช้กระบวนการแปรรูป 2 หลักการด้วยกัน คือ 

2.2.1 กระบวนการทางชีวเคมี (Biochemical conversion)  

 เป็นการเปลี่ยนแปลงที่อาศัยจุลินทรีย์สลายโมเลกุลชีวมวลภายใต้สภาวะที่เหมาะสมได้
พลังงานทั้ งในสถานะของเหลว เช่น เอทานอล และสถานะแก๊ส เช่น แก๊สชีวภาพ เป็นต้น 
กระบวนการนี้แบ่งออกเป็น 
 1) กระบวนการหมักในสภาวะไร้ออกซิเจน (Anaerobic Digestion) เป็นการสลายโมเลกุล
ชีวมวลที่สภาวะไร้อากาศให้กลายเป็นแก๊ส เรียกว่า แก๊สชีวภาพ (biogas) ซึ่งมีองค์ประกอบสำคัญ
เป็นมีเทน (CH4) 
 2) กระบวนการหมัก (fermentation) เป็นการหมักคาร์โบไฮเดรตโดยจุลินทรีย์หรือยีสต์ได้
ผลผลิตเป็นเมทานอลและเอทานอล ซึ่งสามารถใช้เป็นเช้ือเพลิงและในอุตสาหกรรมอื่น  ๆ เช่น 
อุตสาหกรรมปิโตรเคมี 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 9 

2.2.2 กระบวนการทางเคมีความร้อน (Thermochemical conversion) 

 การเปลี่ยนชีวมวลเป็นพลังงานโดยอาศัยกระบวนการทางเคมีความร้อน (Thermochemical 
Conversion) เป็นการสลายพันธะเคมีของชีวมวลไปเป็นแหล่งพลังงานที่อยู่ในรูปของแข็ง ของเหลว
หรือแก๊ส วิธีการเปลี่ยนรูปโดยความร้อนข้ึนอยู่กับชนิดหรือประเภทชีวมวลและเปา้หมายในการใช้งาน 
แบ่งออกเป็น 
 1) การเผาไหม้ (Combustion) เป็นกระบวนการที่เกิดข้ึนโดยการเกิดปฏิกิริยาทางเคมีของ
สารที่ติดไฟได้กับออกซิเจน ซึ่งในการเผาไหม้จะปล่อยพลังงานออกมาในรูปของความร้อนและแสง
สว่าง โดยในการเกิดปฏิกิริยาจะใช้ปริมาณออกซิเจนหรืออากาศในปริมาณที่มากเกินพอในการทำ
ปฏิกิริยาจะเกิดข้ึนที่อุณหภูมิมากกว่า 900 องศาเซลเซียส สิ่งที่ต้องคำนึงถึงในการเผาไหม้เช้ือเพลิง  
ชีวมวล คือ ความช้ืนที่มีอยู่ในชีวมวล เพราะในการเผาไหม้จะต้องใช้พลังงานส่วนหนึ่งในการระเหย
ความช้ืนออกจากชีวมวลให้หมดก่อน จากนั้นชีวมวลที่ถูกเผาไหม้จึงสามารถให้พลังงานออกมาได้ 
 2) ไพโรไลซิส (Pyrolysis) เป็นการสลายพันธะเคมีของเช้ือเพลิงชีวมวลด้วยความร้อนโดยไม่
พึ่งพาออกซิเจน หรืออากาศในการทำปฏิกิริยา โดยเกิดข้ึนที่ช่วงอุณหภูมิประมาณ 200-600 องศา
เซลเซียส ภายใต้ความดันบรรยากาศปกติ เช่น การทำถ่าน ผลที่ได้จากกระบวนการนี้ประกอบด้วย
ของแข็ง 30-50 เปอร์เซ็น ของเหลว 18-20 เปอร์เซ็น และแก๊ส 20-30 เปอร์เซ็นของปริมาณผลผลิต
แต่ละชนิดข้ึนอยู่กับการกำหนดเงื่อนไขของอัตราการให้ความร้อน เวลาในการทำปฏิกิริยาและ
อุณหภูมิสูงสุด 
 3) แก๊สซิฟิเคชัน (Gasification) เป็นกระบวนการผลิตแก๊สจากชีวมวล โดยการเผาไหม้ชีว
มวลในที่จำกัดปริมาณอากาศหรอืออกซิเจน (Partial Combustion) หรือการใช้ออกซิเจนบางส่วนใน
การทำปฏิกิริยา (ประมาณร้อยละ 30 ของปริมาณอากาศที่ใช้สาหรับการเผาไหม้) โดยกระบวนการ
จะเกิดข้ึนที่อุณหภูมิ  600-900 องศาเซลเซียส แก๊สที่ ได้จากกระบวนการนี้จะประกอบด้วย 
คาร์บอนมอนอกไซด์ ไฮโดรเจน และมีเทน เป็นหลัก ซึ่งถือว่าเป็นแก๊สที่ให้พลังงานได้ โดยสามารถนำ
แก๊สที่ได้ไปเผาให้ความร้อนโดยตรง หรือทำให้ควบแน่นแล้วนำไปกลั่นเป็นเมทานอล นอกจากนี้ยัง
สามารถนำแก๊สนี้ไปแยกองค์ประกอบแล้วใช้ตามวัตถุประสงค์ที่แตกต่างกันตามคุณสมบัติของแก๊สแต่
ละชนิด 
 4) การผลิตเช้ือเพลิงเหลว (Liquidification) คือการสลายโมเลกุลชีวมวลด้วยความร้อนให้
เป็นรูปเช้ือเพลิงเหลว มีอยู่ 2 ระบบ คือ 
  1) ระบบการเปลี่ยนทางอ้อม (indirect conversion)  

2) ระบบการเปลี่ยนทางตรง (direct conversion 
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2.3 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน (Gasification) 

 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน (Gasification) หรือกระบวนการผลิตแก๊สเช้ือเพลิง เป็นกระบวนการ
แปลงสภาพเช้ือเพลิงแข็งที่มีสารซึ่งประกอบด้วยคาร์บอนโดยปฏิกิริยาออกซิเดชันบางส่วน (Partial 
oxidation) ที่อุณหภูมิสูงกับตัวกลางในการทำปฏิกิริยา (gasifying agent) เช่น อากาศ ออกซิเจน
และ/หรือไอน้ำ เป็นต้น ในช่วงอุณหภูมิ 800-1,000 องศาเซลเซียส ทำให้เกิดการแตกตัวมาเป็นแก๊ส
เช้ือเพลิง (Producer gas) มีองค์ประกอบหลัก คือ ไฮโดรเจน (H2) คาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) 
คาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) และมีเทน (CH4) 

2.3.1 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันในเตาผลิตแกส๊  

 ปฏิกิริยาที่ใช้ในการผลิตแก๊สจะประกอบด้วย 4 โซน ได้แก่ โซนอบแห้ง โซนไพโรไลซิส โซน
เผาไหม้ และโซนรีดักชัน โดยทั่วไปกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันจะเกิดข้ึนที่เวลาเดียวกันในส่วนต่างๆ 
ของแก๊สซิไฟเออร์ 
 

 

รูปที่ 2.1 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน (Knoef และ Ahrenfeldt, 2005) 

1) โซนอบแห้ง (Drying zone) 

ในข้ันตอนนี้จะลดปริมาณความช้ืนในเช้ือเพลิงชีวมวล โดยทั่วไปจะมีความช้ืนตั้งแต่ 5 -35 
เปอร์เซ็น กระบวนการอบแห้งเพื่อลดความช้ืนให้ทีค่าต่ำกว่า 5 เปอร์เซ็น โดยจะใช้อุณหภูมิประมาณ 
100-200 องศาเซลเซียส 

ชีววมวล + ความร้อน → ชีวมวลแห้ง + น้ำ 
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2) โซนไพโรไลซิส (Pyrolysis zone) 

 โซนนี้จะอยู่ติดกับโซนเผาไหม้และได้รับความร้อนโดยตรงจากโซนเผาไหม้ ในช้ันน้ีเช้ือเพลิง

ชีวมวลจะถูกย่อยสลายด้วยความร้อนโดยปราศจากแก๊สออกซเิจนหรืออากาศ เพื่อแปลงสภาพชีวมวล

ให้กลายเป็นไอสารระเหย (volatile matter) ถ่านชาร์ (char) ไอน้ำมันทาร์ (tar) ไอน้ำ (H2O) และ

แก๊สต่าง ๆ อุณหภูมิในโซนน้ีจะเกิดข้ึนระหว่าง 200-500 องศาเซลเซียส ส่วนที่เป็นแก๊สและไอน้ำมัน

ทาร์จะไหลออกไปจากเตาของแข็งที่เหลอือยู่ ถ่านชาร์ (char) จะไปทำปฏิกิริยาต่อในโซนรีดักชัน และ

โซนเผาไหม้ 

Dry Biomass + Heat → Charcoal + CO + CO2 + H2O + CH4 + C2H6 + Pyroligeous Acid     

                                 + Tars 

3) โซนเผาไหม้ (Oxidation zone) 
เป็นโซนที่ผลิตความร้อนเพื่อส่งความร้อนไปสู่ โซนอื่ นในเตาแก๊สซิไฟเออร์ ในโซนนี้

เกิดปฏิกิริยาการเผาไหม้ หรือปฏิกิริยาออกซิเดชัน วัตถุดิบหรือถ่านคาร์บอนจากโซนไพโรไลซิสถูกเผา
ไหม้เกิดเป็นแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์และความร้อน ความร้อนที่เกิดข้ึนถูกถ่ายเทโดยตรงให้กับโซน
รีดักชันและโซนไพโรไลซิส และถ่ายเทให้กับโซนอบแห้ง  

2 2C O CO+ →         (2.1) 

2 2 22 2H O H O+ →        (2.2) 

 ปฏิกิริยาดังกล่าวเป็นปฏิกิริยาคายความร้อน ความร้อนที่เกิดข้ึนจะถูกนำไปใช้ในปฏิกิริยาดูด
ความร้อนในบริเวณอื่นภายในเตาปฏิกรณ์ อุณหภูมิในบริเวณการเผาไหม้มีค่าประมาณ 1,100-1,500 
องศาเซลเซียส 

4) โซนรีดักชัน (Reduction zone) 
  เป็นโซนที่ผลิตแก๊สสังเคราะห์ ประกอบด้วยแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์และไฮโดรเจน   
เป็นผลิตภัณฑ์หลัก โดยกระบวนการแปรรูปถ่านคาร์บอนให้เป็นแก๊สสังเคราะห์ปฏิกิริยาเกิดในช่วง
อุณหภูมิประมาณ 800-1,000 องศาเซลเซียสของการเผาไหม้ภายใต้สภาวะการจำกัดปริมาณอากาศ 
ซึ่งจะทำให้ถ่านชาร์และน้ำมันดินแตกตัวเป็นแก๊สสังเคราะห์  

ปฏิกิริยาบูดูยาร์ด (Boudouard Reaction) 

  2 2C CO CO+ →        (2.3) 
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ปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊ส (Water Gas Reaction) 

 2 2C H O CO H+ → +        (2.4) 

 2 22 2C H O CO H+ → +       (2.5) 

ปฏิกิริยาการเกิดมีเทน (Methanation Reaction)  

  2 42C H CH+ →        (2.6) 
 2 4 23CO H CH H O+ → +       (2.7) 

 2 2 4 24 2CO H CH H O+ → +       (2.8) 

2.4 กระบวนการเคมิคอลลปูปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดกัจับคาร์บอนไดออกไซด์ (Chemical 

looping gasification with carbon dioxide capture) 

กระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ เป็นการรวม
ของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันที่มีการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์และกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแบบ
แยกน้ำหรือกระบวนการไอน้ำ-เหล็ก โดยใช้เหล็กออกไซด์ (Fe3O4) เป็นตัวพาออกซิเจน และ
แคลเซียมออกไซด์ (CaO) เป็นตัวดูดซับคาร์บอนไดออกไซด์ กระบวนการนี้จะประกอบไปด้วยเตา
ปฏิกรณ์จำนวน 3 เครื่อง ได้แก่ เตาปฏิกรณ์เช้ือพลิง เตาปฏิกรณ์ไอน้ำ และเตาแคลซิเนอร์ ดังรูปที่ 
2.2 โดยภายในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงชีวมวลเกิดการสลายตัวเป็นสารประกอบต่างๆ และเข้าทำ
ปฏิกิริยากับไอน้ำและเหล็กออกไซด์ (Fe3O4) แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ที่เกิดข้ึนจะถูกดูดซับด้วย
แคลเซียมออกไซด์ ผลิตภัณฑ์ที่ได้คือแก๊สสังเคราะห ์(องค์ประกอบหลักคือไฮโดรเจน) จากนั้นของแข็ง
จากเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงซึ่งประกอบด้วย Fe0.947O และ CaCO3 ถูกส่งยังเตาปฏิกรณ์ไอน้ำเพื่อผลิต
ไฮโดรเจนจากปฏิกิริยาไอน้ำ-เหล็ก ระหว่าง Fe0.947O และไอน้ำเปลี่ยนเป็น Fe3O4 ซึ่งไฮโดรเจนที่
ได้จากเตาปฏิกรณ์ไอน้ำจะมีความบริสุทธ์ิสูง จากนั้นอนุภาคของแข็งถูกป้อนเข้าสู่เตาแคลซิเนอร์ เพื่อ
ทำการแปรสภาพ CaCO3 เป็น CaO จากนั้น Fe3O4 และ CaO จะถูกป้อนกลับเข้าสู่เตาปฏิกรณ์
เช้ือเพลิงอีกครั้ง สำหรับปฏิกิริยาหลักที่เกิดข้ึนในกระบวนการแสดงดังสมการที่ (2.9) – (2.21) 

เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง 

ปฏิกิริยาคาร์บอน 

2 2C CO CO+      0H = 172 กิโลจูล/โมล  (2.9) 

2 2C H O CO H+  +    0H = 131 กิโลจูล/ โมล (2.10) 
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ปฏิกิริยาการเกิดมีเทน 

2 4 22 2CO H CH CO+  +    0H = -247 กิโลจูล/โมล (2.11) 

2 4 23CO H CH H O+  +    0H = -206 กิโลจูล/โมล (2.12) 

2 2 4 24 2CO H CH H O+  +   0H = -165 กิโลจูล/โมล (2.13) 

ปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต ์

2 2 2CO H O CO H+  +    0H = -42 กิโลจูล/โมล  (2.14)  

ปฏิกิริยาการรีฟอร์มมิงด้วยไอน้ำ 

4 2 23CH H O CO H+  +   0H = 206 กิโลจูล/โมล  (2.15) 

ปฏิกิริยาออกซิเดชัน 

 3 4 4 0.947 21.202 3.807 2Fe O CH Fe O CO H+  + +   
0H = 294.6 กิโลจูล/โมล (2.16)  

3 4 4 0.947 2 24.807 15.228 2Fe O CH Fe O CO H O+  + +   
0H = 518.5 กิโลจูล/โมล (2.17) 

ปฏิกิริยาคาร์บอเนชัน 

 2 3CaO CO CaCO+     0H = -178.7 กิโลจูล/โมล (2.18) 

เตาปฏิกรณ์ไอน้ำ 

ปฏิกิริยาไอน้ำ-เหล็ก 

 0.947 2 3 4 23.808 1.202Fe O H O Fe O H+  +   
0H = -88.1 กิโลจูล/โมล (2.19) 

ปฏิกิริยาออกซิเดชัน 

 0.947 2 3 43.807 1.2018Fe O H O Fe O CO+  +    
0H = -47.34 กิโลจูล/โมล (2.20) 

เตาแคลซิเนอร ์

ปฏิกิริยาแคลซิเนชัน 

 3 2CaCO CaO CO +    0H = 178.7 กิโลจูล/โมล (2.21) 
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รูปท่ี 2.2 แผนภาพแสดงกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ 

2.5 การวิเคราะห์พินช์ (Pinch analysis)  

 ในการปรับปรุงกระบวนการให้มีประสิทธิภาพในด้านการนำพลังงานที่ เกิดข้ึนภายใน
กระบวนการมาใช้ให้เกิดประโยชน์สงูสดุ ถือเป็นแนวทางอย่างหนึ่งในการประหยัดพลงังานเพื่อลดการ
ใช้พลังงานจากภายนอก โดย (Linnhoff และ Hindmarsh, 1983) ได้นำเสนอการวิเคราะห์พินช์ ซึ่ง
เป็นวิธีการที่นิยมอย่างแพร่หลายในเชิงอตุสาหกรรม เป็นการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน 
(Heat exchanger network design) โดยอาศัยหลักการทางเทอร์โมไดนามิกส์ เพื่อคำนวณหา
พลังงานเป้าหมาย โดยการคำนวณการวิเคราะห์พินช์สามารถหาได้จาก 2 วิธี คือ วิธีสร้างกราฟ 
(Graphical method) และวิธีตาราง (Problem table algorithm) 

2.5.1 วิธีสร้างกราฟ (Graphical method) 

 วิธีสร้างกราฟเป็นวิธีหนึ่งที่ใช้ในการวิเคราะห์พินช์ ที่ใช้ในการคำนวณหาพลังงานเป้าหมาย 
ซึ่งมีขั้นตอนการคำนวณดังนี้ ข้ันตอนแรก คือ จำแนกสายหรือกระแสทั้งหมดที่มใีนกระบวนการ ซึ่งจะ
ประกอบไปด้วยกระแสร้อน (Hot stream) และกระแสเย็น (Cold stream) กระแสร้อน คือ กระแส
ที่ต้องการลดอุณหภูมิให้ต่ำลงหรือต้องการถ่ายเทความร้อนให้กับกระแสเย็น ส่วนกระแสเย็น เป็น
กระแสที่ต้องการเพิ่มอุณหภูมิให้สูงข้ึน หรือต้องการความร้อนจากกระแสร้อน โดยข้อมูลทั้งหมดของ
แต่ละกระแส จะประกอบด้วย อัตราการไหล สมบัติทางความร้อน การเปลี่ยนแปลง ช่วงอุณหภูมิและ
การเปลี่ยนแปลงเอนทาลปี โดยตัวอย่างข้อมูลกระแสจากกระบวนการทั้ง 4 กระแส แสดงดังตารางที่ 
2.2 
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ตารางท่ี 2.2 ตัวอย่างข้อมลูกระแสจากกระบวนการทัง้ 4 กระแส (Kemp 2011)  

กระแสและชนิดของ
กระแส 

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 

ในการวิเคราะห์ฟินซ์จำเป็นต้องใช้ข้อมูลที่สำคัญของกระแส ได้แก่ การเปลี่ยนแปลงเอนทาล
ปีของกระแส (Enthalpy change) อุณหภูมิต้นแหล่ง (Supply temperature) และอุณหภูมิ
เป้าหมาย (Target temperature) ของกระแสและอัตราการไหลของกระแส โดยข้อมูลเหล่านี้
สามารถหาได้จากสมดุลมวลและสมดุลพลังงานที่ได้จากการจำลองกระบวนการ หรือค่าที่วัดได้จาก
กระบวนการจริง ซึ่งการเปลี่ยนแปลงเอนทาลปีข0องกระแสสามารถคำนวณได้จากสมการ 2.22 

( ) ( )p s t s tH mC T T CP T T = − = −      (2.22) 

เมื่อ H คือ อัตราการเปลี่ยนแปลงเอนทาลปี m คือ อัตราการไหลเชิงมวล Cp คือ ค่าความ
จุความร้อนเฉพาะ Ts และ Tt คือ อุณหภูมิต้นแหล่งและอุณหภูมิเป้าหมาย และ CP คือ อัตราการไหล
ความจุความร้อน ซึ่งมีค่าเท่ากับ mCp โดยในการศึกษาครั้งนี้ Cp ของกระแสถูกสมมติให้คงที่ และค่า

ของ H คือ ปริมาณความร้อนสำหรับการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิและเฟสของกระแส 
 ข้ันตอนต่อมาคือ การสร้างเส้นโค้งคอมโพสิทของกระแสร้อน ซึ่ ง เป็นกราฟแสดง
ความสัมพันธ์ระหว่างอุณหภูมิและการเปลี่ยนแปลงเอนทาลปี ตัวอย่างเส้นโค้งคอมโพสิทของกระแส
ร้อนที่มีการรวมของกระแสสายร้อนทั้งหมดแสดงไว้ในรูปที่ 2.3 เมื่อพิจารณาในรูปที่ 2.3 (a) ซึ่ง
ประกอบด้วยกระแสร้อน 3 กระแสในช่วงอุณหภูมิ  T1  ถึง T5 แต่ในช่วงอุณหภูมิ T1  ถึง T2 มี
ค่ากระแส B เท่านั้น ดังนั้นในช่วงอุณหภูมิ T1  ถึง T2 แปลงเอนทาลปีจึงคำนวณได้จาก CPB (T1-T2) 
ส่วนช่วงอุณหภูมิ T2  ถึง T3 การเปลี่ยนแปลงเอนทาลปีคำนวณได้จาก (CP4+CPB+CPC) (T2-T3) 
สำหรับในช่วงอุณหภูมิ T3  ถึง T4 และ T4 ถึง T2 สามารถคำนวณได้จากวิธีเดียวกัน เมื่อคำนวณการ
เปลี่ยนแปลงเอนทาลปีครบทุกช่วงอุณหภูมิแล้ว เส้นโค้งคอมโพสิทของกระแสร้อน แสดงดังรูปที่ 2.3 
(b) สำหรับการสร้างเส้นโค้งโพสิทของกระแสเย็น สามารถใช้หลักการและวิธีการคำนวณได้
เช่นเดียวกับการสร้างเส้นโค้งคอมโพสิทร้อน เส้นโค้งคอมโพสิทกระแสร้อนและกระแสเย็นจาก
ตัวอย่างในตารางที่ 2.2 แสดงดังรูปที่ 2.4 
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เมื่อเขียนเส้นโค้งคอมโพสิทกระแสร้อนและคอมโพสิทกระแสเย็นรวมกันจะสามารถแสดง
ความร้อนมากสุดที่สามารถแลกเปลี่ยนได้ภายในกระบวนการ จากเส้นโค้งคอมโพสิทส่วนเกินด้านล่าง
ของเส้นโค้งคอมโพสิทกระแสร้อน หมายถึง ปริมาณความต้องการสาธารณูปโภคเย็น ส่วนเกินด้านบน
ของเส้นโค้งคอมโพสิทเย็น หมายถึง ปริมาณความต้องการสาธารณูปโภคร้อน สำหรับการวิเคราะห์
พินช์ เส้นโค้งคอมโพสิทร้อนจะถูกกำหนดให้อยู่ด้านซ้ายมือ จากนั้นเส้นโค้งคอมโพสิทเย็นจะถูกเลื่อน

ไปทางขวา เลื่อนไปจนกระทั้งพบผลต่างของอุณหภูมิที่น้อยที่สุด ( Tmin) โดย  Tmin  เป็นผลต่าง
ของอุณหภูมิที่น้อยที่สุดระหว่างกราฟเส้นโค้งทั้งสอง หรือจุดที่ทำให้เส้นโค้งทั้งสองอยู่ใกล้กันที่สุด
เรียกว่า จุดพินช์ ซึ่งเป็นตัวกำหนดสาธารณูปโภคร้อนและเย็นที่กระบวนการต้องการ ในการเลือกใช้

ค่า  Tmin จะส่งผลต่อความต้องการความร้อนน้อยที่สุดที่กระบวนการต้องการจากสาธารณูปโภค 

การเลือกค่า  Tmin ที่มีค่าน้อย จะช่วยลดการใช้สาธารณูปโภคจากภายนอก แต่ต้องใช้พื้นที่ในการ
แลกเปลี่ยนความร้อนมาก ดังนั้น เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่ใช้จึงมีขนาดใหญ่ ทำให้ต้องใช้เงิน

ลงทุนสูงสำหรับการติดตั้งเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน ในทางกลับกันการเลือกค่า  Tmin ที่มีค่ามาก 
ทำให้ต้องการพื้นที่แลกเปลี่ยนความร้อนน้อยลง และเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่ใช้มีขนาดเล็ก ซึ่ง
ลดต้นทุนสำหรับเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน แต่ทำให้กระบวนการจำเป็นต้องใช้สาธารณูปโภคจาก

ภายนอกเพิ่มมากขึ้น ดังนั้น จึงจำเป็นต้องเลือก  Tmin ให้เหมาะสมกับกระบวนการ ในตารางที่ 2.3 

แสดงค่า  Tmin ที่เหมาะสมในแต่ละกระบวนการจากประสบการณ์ของ (Linnhoff, 1998) 

ตารางท่ี 2.3 ตัวอย่าง ∆Tmin ของกระบวนการต่าง ๆ (Linnhoff,1998)  

อุตสาหกรรม ∆Tmin 

โรงกลั่นน้ำมัน 20 - 30 °C 

ปิโตรเคม ี 10 -20 °C 

กระบวนการเคม ี 10 - 20 °C 

กระบวนการอุณหภูมิต่ำ  3 - 5 °C 
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รูปท่ี 2.3 ตัวอย่างการสร้างเส้นโค้งคอมโพสิทร้อน (Kemp 2011) 
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รูปท่ี 2.4 เส้นโค้งคอมโพสิทจากตัวอย่างกระแสทั้ง 4 จากตารางที่ 2.2 (Kemp 2011)  

2.5.2 วิธีข้ันตอนวิธีการแก้ปัญหาโดยใช้ตาราง (Problem table algorithm)  

 วิธีข้ันตอนการแก้ปัญหาโดยใช้ตารางเป็นอีกหนึ่งวิธีของการวิเคราะห์พินช์ สำหรับหา

พลังงานเป้าหมายที่ต่ำที่สุด ซึ่งถูกนำเสนอโดย Linnhoff และ Flower (1978)  ข้อดีของวิธีนี้คือทำ

ได้ง่ายและมีความแม่นยำมากกว่าวิธีการสร้างกราฟ โดยอาศัยการคำนวณแบบข้ันต่อข้ัน 

 ข้ันตอนแรกของวิธีการแก้ปัญหาโดยใช้ตาราง เริ่มจากกำหนดค่า minT  จากตัวอย่างใน

ตารางที่ 2.2 กระบวนการดังกล่าวได้กำหนดค่า minT  ไว้ที่ 10 °C จากนั้นทำการเลื่อนอุณหภูมิ

เริ่มต้นและอุณหภูมิเป้าหมาย โดยที่อุณภูมิของกระแสร้อนจะถูกเลื่อนลงและกระแสเย็นจะถูกเลื่อน

ข้ึนไปครึ่งหนึ่งของ minT  ตามตัวย่างคือ 5 °C ข้อมูลที่ได้ทำการเลื่อนอุณหภูมิเรียบร้อยแล้วแสดงดัง

ตารางที่ 2.3 จากนั้นเขียนแผนภาพอุณหภูมิปกติและอุณภูมิที่ถูกเลื่อนของแต่ละกระแสในแนวตั้ง ดัง

แสดงในรูปที่ 2.5 ผลจากการเลือ่นอุณหภูมิทำให้กระแสร้อนและกระแสเย็นสามารถแลกเปลี่ยนความ

ร้อนกันได้ที่ช่วงอุณหภูมิต่างๆ ยกตัวอย่างในช่วงอุณหภูมิที่ 2 ของการเลื่อนอุณหภูมิช่วง 145 และ 

140 °C พบว่าที่ช่วงอุณภูมินี้มีกระแสร้อน 2 สาย คือกระแส 2 และ 4 มีการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิ

จาก 150 ไปเป็น 145 °C ในขณะที่กระแส 3 ซึ่งเป็นกระแสเย็นได้มีการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิจาก 

135 °C ไปเป็น 140 °C ซึ่งจะเห็นได้ว่าตลอดทั้งช่วงของอุณหภูมินี้อุณหภูมิของกระแสร้อนจะสูงกว่า

อุณหภูมิของกระแสเย็น สำหรับพลังงานสทุธิของแต่ละช่วงของอุณหภูมิสามารถคำนวณได้จากสมการ

ที่ 2.23 ดังตัวอย่างผลการคำนวณที่แสดงไว้ในตารางที่ 2.5 
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ตารางท่ี 2.4 ตัวอย่างข้อมลูของกระแสของกระบวนการทัง้ 4 กระแส จากตารางที่ 2.2 (Kemp 
2011)  

กระแสและชนิด
ของกระแส 

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      (2.23) 

 

โดยที่ Si และ Si+1  คือการเลื่อนอุณหภูมิในช่วงที่ i และ i+1  

CPH และ CPC  คือผลรวมของอัตราการไหลความจุความร้อนในกระแสร้อน และ 

 กระแสเย็น ในช่วงอุณหภูมิ i ตามลำดับ 

 

 

รูปท่ี 2.5 กระแสและช่วงอุณหภูมจิากข้อมลูในตารางที่ 2.2 (Kemp 2011)   



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 20 

ตารางท่ี 2.5 การเปลี่ยนแปลงเอนทาลปสีุทธิในช่วงอุณหภูมิต่าง ๆ จากข้อมลูในตารางที่ 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     
 

ข้ันตอนถัดมา คือการคำนวณการไหลผ่านของพลังงานที่เกิดข้ึนในแต่ละช่วงอุณหภูมิใน
รูปแบบลำดับข้ัน (Cascade) ภายใต้สมมติฐานอุณหภูมิของการเปลี่ยนแปลงเอนทาลปีในช่วง
อุณหภูมิ i+1 ต้องน้อยกว่าช่วงอุณหภูมิ i ดังนั้นจึงทำให้สามารถเกิดการถ่ายเทความร้อนจากช่วง
อุณหภูมิ i ไปยังช่วงอุณหภูมิ i+1 ในรูปที่ 2.6 เป็นตัวอย่างการคำนวณการถ่ายเทความร้อนระหว่าง
ช่วงอุณหภูมิ 1 และ 2 โดยที่ความร้อนส่วนที่เกินจากช่วงอุณหภูมิ 1 ปริมาณ 60 kW จะถ่ายเทไปยัง
ช่วงอุณหภูมิที่ 2 ซึ่งมีความร้อนส่วนเกินอยู่แล้ว 2.5 kW ดังนั้นความร้อนส่วนเกินสุทธิที่ออกมายจาก
อุณหภูมิช่วงที่ 2 คือ 62.5 kW โดยความร้อนส่วนนี้จะถูกถ่ายเทไปยังช่วงอุณหภูมิที่ 3 ที่ขาดความ
ร้อนอยู่ 82.5 kW ทำให้ที่ช่วงอุณหภูมิที่ 3 ต้องการความร้อน 20 kW จากนั้นความร้อนในส่วนนี้จะ
ถูกถา่ยเทไปยังช่วงอณหภูมิที่ 4 และ 5 ต่อไปตามลำดับซึ่งพลังงานความร้อนส่วนเกิน 40 kW ในช่วง
อุณหภูมิที่ 5 จะถูกถ่ายเทไปยังสาธารณูปโภคเย็น จากแผนภาพการคำนวณแบบลำดับข้ันในรูปที่ 2.7 
ในช่วงอุณหภูมิที่ 4 และ 5 พบว่าความร้อนสุทธิมีค่าติดลบ ซึ่งเป็นไปไม่ได้ตามเทอร์โมไดนามิกส์ที่
กระแสเย็นสามารถถ่ายเทความร้อนให้กับกระแสร้อน ดังนั้นเพื่อแก้ปัญหาดังกล่าวจะต้องเพิ่ม
สาธารณูปโภคร้อนเข้าไป  20 kW สำหรับวิธีการนี้ อุณหภูมิของจุดพินช์สามารถหาได้จากจุดที่มีการ
ถ่ายเทความร้อนสุทธิที่มีค่าเท่ากับ 0 kW ซึ่งจากตัวอย่างอุณหภูมิที่จุดพินช์ของกระแสร้อนคือ 90 °C 
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อุณหภูมิที่จุดพินช์ของกระแสร้อน คือ 80 °C โดยที่กระบวนการต้องการสาธารณูปโภคร้อนน้อยที่สุด 
20 kW และสาธารณูปโภคเย็นน้อยที่สุด 60 kW จากผลการคำนวณด้วยวิธีสร้างกราฟและวิธีการ
แก้ปัญหาโดยใช้ตารางให้คำตอบเท่ากัน อย่างไรก็ตามวิธีการแก้ปัญหาโดยใช้ตารางมีความสะดวก
มากกว่าและเหมาะกับระบบที่มีขนาดใหญ่และมีความซับซ้อน เนื่องจากไม่จำเป็นต้องวาดเส้นโค้ง
คอมโพสิท อีกทั้งยังสามารถคำนวณผ่านคอมพิวเตอร์ได้ 

 

 

รูปท่ี 2.6 การถ่ายเทความรอ้นส่วนเกินจากช่วงอุณหภูมิที่ 1 ไปยัง ช่วงที่ 2 (Kemp, 2011)  
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รูปท่ี 2.7 แผนผังลำดับข้ัน (Kemp 2011)   

2.5.3 การออกแบบเครือข่ายเครือ่งแลกเปลี่ยนความร้อน (Heat exchanger network 

design) 

เมื่อสามารถคำนวณหาพลังงานเป้าหมายที่ต่ำที่สุดได้แล้วจากวิธีสร้างกราฟหรือวิธีการ
แก้ปัญหาโดยใช้ตาราง ต่อมาคือการออกแบบเครือขายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน เพื่อให้บรรจุตาม
พลังงานเป้าหมายที่คำนวณได้ ข้ันแรก คือการวาดแผนภาพกริด (Grid diagram) ของกระแสจาก
กระบวนการ ตัวอย่างแผนภาพกริดของกระบวนการที่ประกอบด้วย 4 กระแสจากตารางที่ 2.2 แสดง
ดังรูปที่ 2.8 เริ่มจากแผนภาพกริดจะถูกแบ่งออกเป็น 2 ส่วน คือ เหนือพินช์ (above pinch) และ
ใต้พินช์ (below pinch) ในส่วนเหนือพินช์นั้นต้องการเพียงสาธารณูปโภคร้อนเท่านั้น สำหรับใต้พินช์
จะต้องการแค่สาธารณูปโภคเย็น ดังนั้นความเป็นไปได้ของการลดอุณหภูมิของกระแสสายร้อนไปที่
อุณหภูมิจุดพินช์ ทำได้โดยจับคู่กระแสสายร้อนและกระแสสายเย็น จากนั้นสาธารณูปโภคร้อนจะถูก
ใช้กับกระแสสายเย็นที่ยังเหลืออยู่เพื่อให้ได้อุณหภูมิเป้าหมาย 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 23 

 

รูปท่ี 2.8 แผนภาพกริดของข้อมูลในตารางที่ 2.2 (Kemp, 2011) 

ตัวอย่างการออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนโดยใช้ข้อมูลจากตารางที่ 2.2 

อุณหภูมิจุดพินช์ของกระแสร้อนและกระแสเย็นคือ 90 °C และ 80 °C ซึ่งพลังงานเป้าหมายที่คำนวณ

ได้คือ 80 kW แบ่งเป็นสาธารณูปโภคร้อน 20 kW และสาธารณูปโภคเย็น 60 kW และกำหนดค่า 

minT  เท่ากับ 10 °C ในกรณีอุณหภูมิเหนือพินช์ หลักในการจับถูกกระแส คือ อัตราการไหลความจุ

ความร้อนของกระแสสายร้อนต้องน้อยกว่าหรือเท่ากับกระเสสายเย็น ตามสมการที่ 2.24 การเลือกใช้

หลักเกณฑ์นี้เพื่อป้องกันความต่างของอุณหภูมิของกระแสสายร้อยและกระแสสายเย็นในเครื่อง

แลกเปลี่ยนความร้อนมากกว่า minT กระแสสายร้อน 2 กระแสสายเย็น 3 สามารถจับคู่กันได้ 

เนื่องจาก CP2<CP3  กระแสสายร้อนที่ 2 ต้องการปล่อยความร้อนออก 240  kW เพื่อให้อุณหภูมิไป

ถึงอุณหภูมิพินช์ และกระแสสายเย็นที่ 3 ต้องการความร้อน 240  kW ดังนั้นการจับคู่ของกระแสทั้ง

สองสามารถแลกเปลีย่นความร้อนกันได้อย่างเหมาะสม สำหรับกระแสสายร้อน 4 และกระแสสายเย็น 

1 ถูกพิจารณาภายใต้หลักเกณฑ์  CP4<CP1  ในการแลกเปลี่ยนความร้อน กระแสสายร้อน 4 ปล่อย

ความร้อนออกมา 90 kW ซึ่งสามารถเพี่มอุณหภูมิให้กับกระแสสายเย็น 1 มีอุณหภูมิ 125 °C แต่

อุณหภูมิเป้าหมายที่ต้องการ คือ 135 °C  ดังนั้นการะแสสายเย็น 1 จึงต้องการสาธารณูปโภคร้อนอีก 

20 kW เพื่อให้ได้อุณหภูมิเป้าหมายตามที่คำนวณไว้ ตามรูปที่ 2.9 ในกรณีอุณหภูมิใต้พินช์ การ
ออกแบบเครือข่ายเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนจะมีหลักเกณฑ์ต่างเหนือจุดพินช์ โดยที่อัตราการไหล
ความจุความร้อนของกระแสร้อนต้องมากกว่าหรือเท่ากับกระแสสายเย็น ตามสมการที่ 2.25 การ
ออกแบบใต้จุดพินช์จะใช้วิธีการเหมือนกับการออกแบเหนือจุดพินช์ แต่ต่างกันตรงที่กระแสเย็นต้อง
ได้รับความร้อนเพียงพอเพื่อให้มีอณุหภูมิไปที่อณุหภูมิพินช์และต้องการเพียงสาธารณูปโภคเย็นเทา่น้ัน 
ตัวอย่างการจับคู่กระแสใต้จุดพินช์ แสดงดังรูปที่ 2.10 

HOT COLDCP CP        (2.24) 
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HOT COLDCP CP        (2.25) 

 

 

รูปท่ี 2.9 การออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความรอ้นทีเ่หนือพินช์ จากข้อมูลตารางที่ 2.2 
(Kemp, 2011) 

 

รูปท่ี 2.10 การออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนที่ใต้พินช์ จากข้อมูลในตารางที่ 2.2 
(Kemp, 2011)  
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รูปท่ี 2.11การออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนทีส่ำเรจ็แล้ว (Kemp 2011)  

ข้ันตอนสุดท้ายของการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน คือ การนำการออกแบบ
เหนือพินช์ และใต้พินช์มารวมกัน ดังแสดงในรูปที่ 2.11 โดยจำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่ใช้
ในกระบวนการนี้ มีทั้งหมด 6 เครื่อง (เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน 4 เครื่อง ฮีตเตอร์ 1 เครื่อง และ
คูลเลอร์ 1 เครื่อง) 

2.6 การวิเคราะห์ประสิทธิภาพเชิงความร้อนและประสิทธภิาพเชิงเอกเซอร์จี (energy and 

exergy analysis) 

การวิเคราะห์พลังงานสามารถทำได้โดยใช้ประสิทธิภาพทางความร้อนของกระบวนการตาม
กฎข้อที่หนึ่งของอุณหพลศาสตร์ ประสิทธิภาพทางความร้อนสามารถคำนวณได้จากพลังงานความ
ร้อนที่ต้องการและพลังงานความร้อนที่ได้จากกระบวนการผ่านสมดุลพลังงานตามกฎข้อที่หนึ่งของ
อุณหพลศาสตร์ การวิเคราะห์พลังงานเป็นการวิเคราะห์ในเชิงปริมาณโดยถือว่าพลังงานทุกรูปแบบมี
ค่าเท่ากัน สำหรับกระบวนการผลติไฮโดรเจนผา่นกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการ
ดักจับคาร์บอนไดออกไซด์นี้ ประสิทธิภาพทางความร้อนของกระบวนการสามารถคำนวณได้จาก
พลังงานของไฮโดรเจนที่ผลิตได้หารด้วยพลังงานทั้งหมดที่ป้อนให้กับกระบวนการพลังงานที่ป้อน
ให้กับกระบวนการ คือ ผลรวมความร้อนของเครื่องปฏิกรณ์ ความร้อนที่ป้อนให้กับทุกสาย และ
พลังงานในสายป้อน ซึ่งสามารถคำนวณได้ตามสมการที่ 2.26 

 

2 2 2(%) 100
( )

H product stream H H

th

total Biomass Biomass

Energy N LHV

Total energy to system Q N LHV



= = 

+ 
       (2.26) 

เมื่อ 
2HN  และ  NBiomass  คือ อัตราการไหลเชิงโมลของไฮโดรเจนในสายที่ผลิตได้ และชีว

มวลที่ป้อนเข้าสู่กระบวนการ 
2HLHV และ BiomassLHV คือ ค่าความร้อนต่ำสุดของไฮโดรเจนและชีว

มวล  คือ ความร้อนทั้งหมดที่ให้กับกระบวนการ 
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 การวิเคราะห์พลังงานจะใช้หลักการตามกฎข้อที่หนึ่งของอุณหพลศาสตร์ จึงทำให้
ข้อมูลที่ได้ไม่เพียงพอเกี่ยวกับปริมาณงานที่สูญเสียไปจากการเปลี่ยนรูปพลังงาน และเพื่อประเมิน
ประสิทธิภาพของกระบวนการ โดยคำนึงถึงการผันกลับไม่ได้ของระบบจึงใช้การวิเคราะห์เอกเซอร์จี 
ซึ่งการวิเคราะห์เอกเซอร์จีจะใช้หลักการของกฎข้อที่หนึ่งและข้อที่สองของอุณหพลศาสตร์ เอกเซอร์จี 
คือ ศักยภาพในการทำงานของตัวพลังงาน กล่าวคือเป็นพลังงานที่สามารถนำมาใช้ได้สูงสุดเมื่อระบบ
ทำงานภายใต้สภาวะเริ่มต้นค่าหนึ่ง (T, P) ถึงสมดุลกับสภาวะแวดล้อมอ้างอิง (T0, P0) สำหรับใน
งานวิจัยนี้จะใช้ T0 = 25 °C และ P0 = 1 atm ดังนั้นการวิเคราะห์เอกเซอร์จีของกระบวนการ
สามารถบอกได้ว่าส่วนใดของกระบวนการที่ไม่มีประสิทธิภาพในการใช้พลังงาน ซึ่งเป็นผลมากจาก
การผันกลับไม่ได้ของระบบ 

 กฎข้อที่หนึ่งของอุณหพลศาสตร์เป็นกฎที่ว่าด้วยการอนุรักษ์พลังงาน กล่าวคือ พลังงานไม่

สามารถสูญหายได้ แต่จะมีการเปลี่ยนรูปหนึ่งไปเป็นอีกรูปหนึ่งได้ ด้วยเหตุน้ีจึงเกิดสมดุลพลังงาน แต่

สมดุลเอนโทรปีและเอกเซอร์จีแตกต่างจากสมดุลพลังงาน เนื่องจากระบบจะต้องสร้างเอนโทรปี 

ส่งผลให้เกิดการทำลายเอกเซอร์จีเสมอเพราะการผันกลับไม่ ได้ของระบบดังแสดงในรูปที่ 2.12
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รูปท่ี 2.12 สมดุลพลังงาน เอนโทรปี และเอกเซอรจ์ี ของระบบ 
(Boles และ Yunus A. Cengel, 2014) 

เอกเซอร์จีที่ถูกทำลาย หรือ เอกเซอร์จีสูญเสีย สามารถคำนวณได้สมดุลเอกเซอร์ที่สภาวะ
คงที่ภายใต้ปริมาตรคงที่ของระบบที่มีสายเข้าและสายออก ตามสมการที่ 2.27 

( ) ( )in out dEx Ex Ex= +        (2.27) 

เมื่อ in( Ex)  และ out( Ex)  คือ ผลรวมของเอกเซอร์จีเข้า และเอกเซอร์จีออก ตามลำดับ และ 

dEx  คือ เอกเซอร์จีที่ถูกทำลาย 
 การถ่ายโอนของเอกเซอร์จี แบ่งออกเป็น 3 ประเภท ได้แก่ การถ่ายโอนเอกเซอร์จีโดยความ
ร้อน การถ่ายโอนเอกเซอร์จี โดยงานและการถ่ายโอนเอกเซอร์จีโดยมวล (เอกเซอร์จีของสารที่มีการ
ไหล) การถ่ายโอนเอกเซอร์จีโดยพลังงานจลย์และพลังงานศักย์ไม่ได้ถูกนำมาคำนวณในการศึกษานี้ 
เนื่องจากมีค่าน้อยมากเมื่อเปรียบเทียบกับการถ่ายโอนเอกเซอรจ์ีโดยความร้อนและการไหลเอกเซอรจ์ี
ในกระบวนการทางเคมีความร้อน การถ่ายโอนความร้อนทั้งหมดสามารถคำนวณได้ตามสมการ 2.28 

s Q WEx Ex Ex Ex= + +         (2.28) 
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เมื่อ sEx , QEx , และ WEx คือการถ่ายโอนทั้งหมดของเอกเซอร์จีโดยความร้อน โดยงาน
และโดยมวล ตามลำดับ  

 การถ่ายโอนเอกเซอร์จีโดยความร้อนและงานสามารถคำนวนได้ตามสมการที่ 2.29 และ 
2.30 

0(1 )Q s

s

T
Ex Q

T
= −        (2.29)

WEx W=         (2.30) 

เมื่อ QEx  and WEx  คือ การถ่ายโอนเอกเซอร์จีโดยความร้อนและโดยงาน ตามลำดับ 0T  
คืออุณหภูมิที่สิ่งแวดล้อมอ้างอิง ST  คืออุณภูมิของระบบ sQ  and W  คือ ความร้อนและงานที่ถ่าย
โอนผ่านกระบวนการ เมื่อความร้อนและงานถ่ายโอนเข้าสู่กระบวนการการถ่ายโอนเอกเซอร์จีโดย
ความร้อนและงานจะถูกรวมอยู่ในเทอมของการถ่ายโอนเอกเซอรจ์ีที่เข้าสู่กระบวนการ ในทางกลับกัน
เมื่อความร้อนและงานมีการปล่อยจากกระบวนการการถ่ายโอนเอกเซอร์จีโดยความร้อนและงานจะ
ถูกรวมอยู่ในเทอมของการถ่ายโอนเอกเซอร์จีที่ออกจากกระบวนการ ในการศึกษาน้ีแหล่งความร้อนที่
ป้อนให้กับกระบวนการไม่ได้ถูกนำมาพิจารณา ดังนั้นเมื่อความร้อนของ Qs ของกระบวนการ
ดำเนินการที่ Ts แหล่งให้ความร้อนจะถูกสมมติให้อยู่ที่ Ts  

การถ่ายโอนเอกเซอรจ์ีโดยมวลสามารถคำนวณได้ตามสมการ 2.31 

, ,S j j S jEx F ex=         (2.31) 

เมื่อ ExS,j คือการไหลของเอกเซอร์จีในสาย j, Fj คืออัตราการไหลในเชิงโมลในสาย j และ  exS,j  การ
ไหลจำเพาะของเอกเซอร์จีในสาย j  
 ปริมาณเอกเซอร์จีโดยมวลของสารที่มีการไหล ประกอบไปด้วย 2 ประเภท คือ เอกเซอร์จี
เชิงเคมีและเอกเซอร์จีเชิงกายภาพ ซึ่งสามารถเขียนผลรวมการไหลของเอกเซอร์จีได้ตามสมการที่ 
2.32 เอกเซอร์จีเชิงกายภาพ คือ งานที่ใช้ประโยชน์ได้สูงสุดจากสารนั้น ณ อุณหภูมิและความดันที่
จุดอ้างอิง สามารถคำนวณได้ได้สมการที่ 2.33 สำหรับเอกเซอร์จีเชิงกเคมี คือ งานที่ใช้ประโยชน์ได้
สูงสุดจากสารที่มีการไหล เมื่ออุณหภูมิและความดันของระบบมีการเปลี่ยนแปลงต่างไปจาก
สิ่งแวดล้อมอ้างอิง ซึ่งสามารคำนวณได้จากสมการที่ 2.34 
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, , ,S j ph j ch jex ex ex= +        (2.32) 

, 0, 0,( ) ( )ph j j j j jex h h s s= − − −       (2.33) 

, , , 0 , , , , , ,( ln ) ( ) )V L S

ch j j i j ch j i j i j j i j ch j j i j ch jex f y ex RT y y f x ex f z ex= + + +     

(2.34) 
 

เมื่อ hj   และ sj คือ ค่าเอนโทรปีและเอนทาลปีจำเพาะเชิงโมลของสารในสาย j ที่สภาวะของ
ระบบ (T และ P) h0,j และ s0,j คือ คือ ค่าเอนโทรปีและเอนทาลปีจำเพาะเชิงโมลของสารในสาย j ที่
สภาวะสิ่งแวดล้อม (T0 และ P0) fjV  fjL  และ fjS คือ สัดส่วนโดยโมลของแก๊ส ของเหลว และของแข็ง 
ในสาย j yi,j  xi,j และ  zi,j คือ สัดส่วนโดยโมลองค์ประกอบของสาร i ในสถานะแก๊ส ของเหลวและ
ของแข็งในสาย j  ,ch jex  คือ ค่าเอกเซอร์จีเชิงเคมีจำเพาะของสาร ณ สภาวะอ้างอิง สำหรับค่าเอก
เซอร์จีเชิงเคมีจำเพาะของสาร ณ สภาวะอ้างอิง ที่ใช้ในกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชัน
ร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ได้แสดง ไว้ในตารางที่ 2.6 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 30 

ตารางท่ี 2.6 ค่าเอกเซอร์จมีาตรฐาน (Szargut 2005) 

สาร  สถานะ  

เอกเซอร์จเีชิงเคมจีำเพาะของสาร 
(กิโลจลู/กิโลโมล) 

CH4 g 831600 
CO g 275100 
CO2 g 19870 
H2 g 236090 
H2O g 9500 
H2S g 812000 
NH3 g 337900 
CL g 87100 
S s. rhombic 609600 
N2 g 720 
O2 g 3970 
C s. graphite 409870 
CAO s 110200 
CACO3 s (aragonite) 1000 
FE3O4 s 116300 
FE0.947O s 111300 
H2O l 900 
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 สำหรับอัตราการไหลเอกเซอร์จีของชีวมวล (𝐸𝑥̇biomass) สามารถคำนวณได้จากสมการที่  
2.35 (Parvez และคณะ, 2016; Zhang และคณะ, 2018)    

biomass biomass biomassEx m LHV=       (2.35) 
 

เมื่อ   คืออัตราส่วนของเอกเซอร์จเีชิงเคมีและ LHV ของชีวมวล ซึ่ง สามารถหาได้จาก
ความสัมพันธ์ระหว่างสัดส่วนโมลของคาร์บอน (C)  ไนโตรเจน (N) ออกซเิจน (O) และไฮโดรเจน (H) 
ที่อยู่ภายในชีวมวล (Parvez และคณะ, 2016; Zhang และคณะ, 2018) ได้ตามสมการที่ 2.36 
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การวิเคราะห์เอกเซอร์จีสามารถประเมินประสิทธิภาพของกระบวนในแง่ของคุณภาพของ
พลังงานที่ได้รับจากกระบวนการได้ โดยประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จขีองกระบวนและประสิทธิภาพเชิง
เอกเซอร์จีของแต่ละหน่วยปฏิบัติการ ซึ่งหาได้จากค่าเอกเซอร์จขีองไฮโดรเจนที่ได้จากระบวนการหาร
ด้วยเอกเซอร์จีที่ป้อนเข้าไปทั้งหมด ตามสมการที่ 2.37 เพื่อให้สอดคล้องในการเปรียบเทียบกับ
ประสิทธิภาพเชิงความร้อน สำหรับประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีของแต่ละหน่วยปฏิบัติการสามารถ
คำนวณได้จากสมการที่ 2.38 
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บทท่ี 3  

ทบทวนงานวิจัยท่ีเก่ียวข้อง 

 
ในปัจจุบันพลังงานทางเลือกได้รับความสนใจเพิ่มข้ึนอย่างต่อเนื่อง เพื่อพัฒนาเช้ือเพลิงที่

สะอาดสำหรับทดแทนเช้ือเพลิงฟอสซิล หนึ่งในเทคโนโลยีที่ได้รับความนิยมในการผลิตไฮโดรเจนและ
แก๊สสังเคราะห์ คือ กระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน ซึ่งมีนักวิจัยหลายท่านได้ให้ความสนใจศึกษาเกี่ยวกับ
แก๊สซิฟิเคชันของชีวมวล สำหรับในบทนี้จะกล่าวถึงการทบทวนงานวิจัยของกระบวนการแก๊สซิฟิเค
ชัน การปรับปรุงกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน รวมทั้งกระบวนการไอน้ำ-เหล็ก โดยพิจารณาผลกระทบ
จากตัวแปรต่างๆ ที่ส่งผลต่อกระบวนการ ตลอดจนปัญหาที่เกิดข้ึนในกระบวนการ เพื่อนำไปสู่ การ
ประยุกต์ใช้กระบวนการเคมิคอลลปูปงิแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์สำหรับผลิต
ไฮโดรเจน 

3.1 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันแบบดั้งเดิม 

กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันของชีวมวลเป็นกระบวนการเชิงเคมีความร้อนที่สามารถเปลี่ยนชีว
มวลให้กลายเป็นแก๊สสังเคราะห์ผ่านการทำปฏิกิริยากับสารตัวกลาง เช่น อากาศ ไอน้ำ ออกซิเจน 
เป็นต้น ที่อุณหภูมิสูง ซึ่งการใช้สารตัวกลางแต่ละชนิดนั้นให้ผลค่าความร้อนของแก๊สผลิตภัณฑ์ที่
แตกต่างกัน และจากผลการศึกษาของ (Shayan และคณะ, 2018)  พบว่าการใช้ไอน้ำเป็นสาร
ตัวกลางสามารถผลิตไฮโดรเจนที่มีสดัส่วนผลได้สูงสุดและให้ประสิทธิของกระบวนการสูงสุดเมื่อเทียบ
กับการใช้สารตัวกลางอื่นๆ  

Lv และคณะ (2004)  ได้พัฒนาแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลในเตาปฏิกรณ์แบบฟลูอิไดซ์เบดขนาด
เล็ก โดยใช้อากาศและไอน้ำเป็นตัวทำปฏิกิริยา เพื่อศึกษาผลกระทบของอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ 
อัตราส่วนไอน้ำต่อชีวมวล (steam to biomass ratio, S/B) อัตราส่วนปริมาณอากาศที่ใช้จริงต่อ
อากาศที่ใช้ทางทฤษฎี (equivalent ratio, ER) และขนาดของชีวมวล ที่ส่งผลต่อองค์ประกอบของ
แก๊สผลิตภัณฑ์ จากผลการทดลองแสดงให้เห็นว่า อุณหภูมิเป็นตัวแปรที่ความสำคัญ โดยเมื่ออุณหภูมิ
เพิ่มข้ึนปริมาณไฮโดรเจนที่ผลติได้จะเพิ่มสงูข้ึน ในการทดลองครั้งนี้ ทำให้พบว่าการใช้ไอน้ำในแก๊สซิฟิ
เคชันชีวมวลเป็นการเพิ่มคุณภาพของแก๊ส แต่เมื่อเพิ่มปริมาณไอน้ำมากเกินไปจะทำให้อุณหภูมิแก๊ส
ซิฟิเคชันลดลงส่งผลใหคุ้ณภาพของแก๊สลดลง ซึ่งในส่วนของการเพิ่มข้ึนของค่า ER ผลที่ได้คือทำให้ค่า
ความร้อนต่ำของแก๊สผลิตภัณฑ์ลดลง ซึ่งค่า ER ที่ดีที่สุดคือ 0.23 นอกจากนี้ชีวมวลขนาดเล็กจะมี
ประสิทธิภาพมากกว่าขนาดใหญ่  
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Franco และคณะ (2003)  ทำการศึกษาการผลิตไฮโดรเจนจากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน
โดยใช้ไอน้ำเป็นสารตัวกลางในการทำปฏิกิริยา พบว่าการเพิ่มอัตราส่วนของไอน้ำต่อชีวมวลและ
อุณหภูมิของเตาแก๊สซิไฟเออร์ ส่งผลต่อองค์ประกอบของแก๊สผลิตภัณฑ์ ซึ่งนอกจากทำให้สามารถ
ผลิตไฮโดรเจนได้เพิ่มข้ึนแล้ว ยังช่วยลดปริมาณทาร์ที่เกิดในกระบวนการ โดยการดำเนินการของ
กระบวนการในครั้งนี้ควรดำเนินการที่อัตราส่วนของไอน้ำต่อชีวมวลอยู่ระหว่าง 0.6-0.7 และอุณหภูมิ
ของแก๊สซิไฟเออร์เป็น 1103 K ต่อมา Kalinci และคณะ (2009)  ได้ทำการศึกษาผลกระทบของ
อัตราส่วนของไอน้ำต่อชีวมวลของกระบวนการแก๊สซฟิิเคชันของชีวมวลโดยใช้ไอน้ำเปน็ตัวทำปฏิกิริยา
เพื่อผลิตไฮโดรเจน จากผลการทดลองพบว่าการเพิ่มข้ึนของอัตราส่วนไอของไอน้ำต่อชีวมวล ส่งผลให้
ได้ H2 และ CO2 เพิ่มข้ึน ในขณะที่ CH4 และ CO ลดลง เป็นผลจากปฏิกิริยาวอร์เตอร์แก๊ส ปฏิกิริยา
วอร์เตอร์แก๊สชิฟ และปฏิกิริยาการรีฟอร์มมิงมีเทนด้วยไอน้ำ นอกจากนี้ De Lasa และคณะ (2011)  
ได้ทำการศึกษาผลของอุณหภูมิของเตาแก๊สซิไฟเออร์ โดยพบว่าการเพิ่มข้ึนของอุณหภูมิของเตาแก๊สซิ
ไฟเออร์ช่วยเพิ่มปริมาณไฮโดรเจนที่ผลิตได้ อีกทั้งยังเพิ่มค่าความร้อนให้กับแก๊สผลิตภัณฑ์ และช่วย
ลดปริมาณทาร์ 

Song และคณะ (2012) ได้ศึกษาการผลิตไฮโดรเจนจากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวล ใน
เตาปฏิกรณ์ฟลูอิไดซ์เบดแบบต่อเนื่อง (interconnect fluidized bed) ซึ่งจะแบ่งเป็นสองส่วนคือ 
ส่วนแก๊สซิไฟเออร์จะเป็น ซเพาท์ฟลูอิดเบด (spout fluid bed) และส่วนเผาไหม้จะเป็นฟลูอิไดซ์เบด
ที่มีความเร็วสูง ทำให้แบ่งโซนแก๊สซิฟิเคชันกับเผาไหม้ออกจากกัน ซึ่งจากการทดลองพบว่า
กระบวนการนี้สามารถผลิตไฮโดรเจนได้ปรมิาณสูง และไม่มีการปนเปื้อนของไนโตรเจน โดยไฮโดรเจน
ที่ผลิตได้มีค่าสูงสุดเมื่อกระบวนการดำเนินการที่อัตราของไอน้ำต่อชีวมวลอยู่ที่ 1.4 และอุณหภูมิของ
แก๊สซิไฟเออร์เป็น 1093 K สัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนทีผ่ลติได้ คือ 0.553 Nm3kgbiomass

-1 จากนั้นจึง
ลดลงอย่างต่อเนื่อง เป็นผลมาจากปริมาณน้ำที่เพิ่มมากเกินไปเป็นการเพิ่มความเร็วให้กับฟลูอิไดซ์ 
ส่งผลให้ถ่านชาร์หลุดไปในส่วนที่ว่างด้านบน (freeboard) ดังนั้นการเกิดปฏิกิริยาแก๊สซิฟิเคขันของ
ถ่านชาร์จึงลดลง 

Yaghoubi และคณะ (2018)  ได้ทำการศึกษากระบวนการแก๊สซิฟิเคชันของชีวมวลในเตา
แก๊สซิไฟเออร์ฟลูอิดไดซ์เบดแบบคู่ เพื่อผลิตไฮโดรเจน ซึ่งในการทดทดลองครั้งนี้พบว่าการใช้ไอน้ำ
เป็นสารตัวกลางในการทำปฏิกิริยามีความเหมาะสมในการผลิตไฮโดรเจนมากกว่าการใช้อากาศ แต่
อย่างไรก็ตามเมื่อกระบวนการดำเนินการที่อุณหภูมิสูง (มากกว่า 1093 K) พบว่าไฮโดรเจนที่ผลิตได้มี
ค่าลดลงเนื่องจากการเพิ่มข้ึนของอุณหภูมินั้นส่งผลให้การเกิดปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟลดลง  
 การจำลองกระบวนการผ่านโปรแกรมแอสเพนพลัส (Aspen Plus) ได้รับความนิยมในการ
จำลองกระบวนการทางเคมี เนื่องจากช่วยลดความซับซ้อน ประหยัดเวลาและสามารถทำนาย
แนวโน้มผลที่ได้จากกระบวนการ ซึ่งได้มีงานวิจัยที่นำโปรแกรมนี้มาใช้ในการศึกษากระบวนการแก๊ส
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ซิฟิเคชันของชีวมวล  Doherty และคณะ (2013) จำลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลด้วย
โปรแกรมแอสเพน พลัส เพื่อพัฒนาแบบจำลองเตา Fast internally fluidized bed เป็นเตาปฏิกรณ์
ฟลูอิไดซ์เบดแบบคู่ (dual fluidized bed) ชนิดหนึ่ง โดยศึกษาตัวแปรที่ส่งผลต่อประสิทธิภาพของ
เตาปฏิกรณ์  ได้แก่ อุณหภูมิของแก๊สซิฟิเคชันซึ่งอยู่ในช่วง 850 – 950 องศาเซลเซียส ความช้ืนของ
ชีวมวล อัตราส่วนอากาศต่อเช้ือเพลิง (air – fuel ratio) ซึ่งจากผลการจำลองพบว่าเมื่อเปรียบเทียบ
กับข้อมูลการทดลองแล้วให้ค่าใกล้เคียงกันสามารถยอมรับได้   Niu และคณะ (2013) ได้พัฒนา
แบบจำลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลจากขยะชุมชนในเตาปฏิกรณ์ฟลูอิไดซ์เบดแบบ
ฟองอากาศ (bubbling fluidized bed) โดยใช้อากาศและไอน้ำเป็นตัวทำปฏิกิริยา ด้วยโปรแกรมแอ
สเพน พลัส โดยใช้วิธี restricted equilibrium เพื่อให้ได้ค่าที่ถูกต้องใกล้เคียงกับข้อมูลการทดลอง 
เนื่องจากในระบบแก๊สซิฟิเคชันไม่ได้เข้าสู่สภาวะสมดุลทั้งหมด นอกจากนี้ยังศึกษาผลของเปอร์เซ็นต์
ออกซิเจนที่ผสมในอากาศ พบว่าเมื่อเพิ่มเปอร์เซ็นต์ของออกซิเจน ทำให้ไฮโดรเจน (H2) และ
คาร์บอนมอนอกไซด์ (CO) เพิ่มข้ึนอย่างเห็นได้ชัดและยังเพิ่ม CGE เมื่อกระบวนการดำเนินการที่
อุณหภูมิต่ำ แต่เมื่ออุณหภูมิของแก๊สซิฟิเคชันสูงมากกว่า 900 จะส่งผลเพียงเล็กน้อยเท่านั้น 

3.2 การปรับปรุงกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน 

 3.2.1 กระบวนการแคลเซียมลูปปิงแกส๊ซิฟเิคชัน (Calcium looping gasification) 

 กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันโดยใช้ไอน้ำเป็นตัวกลางในการทำปฏิกิริยาเป็นกระบวนการที่ถูก
แนะนำและพบว่ามีความเหมาะสมสำหรับการผลิตไฮโดรเจน แต่อย่างไรก็ตามกระบวนการนี้มีข้อเสีย
คือ คาร์บอนไดออกไซด์ที่ปนเปื้อนในแก๊สผลิตภัณฑ์ซึ่งส่งผลต่อความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจน ซึ่งเป็น
ปัญหาอย่างหนึ่งของกระบวนการ ด้วยเหตุน้ีนักวิจัยจึงได้มีการศึกษาเพื่อหาวิธีแยก CO2 ออกจากแก๊ส
ผลิตภัณฑ์ สำหรับวิธีการแยก CO2 ได้ถูกนำเสนอหลายวิธี แต่วิธีการที่นิยมใช้คือ แคลเซียมลูปปิง โดย
ใช้ CaO ซึ่งมีคุณสมบัติที่ดีสำหรับการดูดซับ CO2 ที่เกิดข้ึนในกระบวนการ เนื่องจากหาได้ง่ายและมี
ราคาถูกและนอกจาก CaO จะมีบทบาทที่เป็นตัวดูดซับ CO2 แล้วยังเป็นตัวที่สามารถเร่งปฏิกิริยา
ให้กับปฏิกิริยารีดักชันของทาร์ จึงทำให้ปริมาณ H2 ที่ผลิตได้มีปริมาณที่ เพิ่มสูงข้ึน (Florin and 
Harris 2008) (Florin and Harris 2008) การปรับปรุงกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลที่เพิ่ม
ปริมาณของไฮโดรเจนที่ผลิตได้โดยใช้ไอน้ำเป็นตัวกลางในการทำปฏิกิริยาได้ถูกนำเสนอโดย Mahishi 
และ Goswami (2007) โดยการเพิ่มตัวดูดซับเข้าไปในกระบวนการ ตัวดูดซับคาร์บอนออกไซด์ที่ใช้
คือ แคลเซียมออกไซด์ (CaO) และดำเนินการภายใต้ความดันบรรยากาศ อุณหภูมิที่ใช้อยู่ในช่วง 500-
700 องศาเซลเซียส ซึ่งพบว่า การใช้ CaO เป็นตัวดูดซับน่าจะทำให้เกิดการรีฟอร์มมิงของน้ำมันทาร์
และสารประกอบไฮโดรคาร์บอน ซึ่งส่งผลให้ไฮโดรเจนและแก๊สผลิตภัณฑ์ที่ผลิตได้เพิ่มข้ึน ความ
เข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซค์และมีเทนมีปริมาณต่ำลง นอกจากนี้ Pfeifer และคณะ (2009)   ได้
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ทำการทดลองเปรียบเทียบการใช้และไม่ใช้ตัวดักจับ CO2 ในกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันของชีวมวลใน
เตาปฏิกรณ์ฟลูอิไดซ์เบดแบบคู่ พบว่ากระบวนการที่ไม่มีตัวดูดซับ ทำให้ไฮโดรเจนที่ผลิตได้มีความ
เข้มข้น 40% (vol) (มาตรฐานแห้ง) ในขณะที่กระบวนการที่มีตัวดูดซับ CO2 ทำให้ความเข้มข้นของ
ไฮโดรเจนที่ได้สูงไปถึง 75% vol Acharya และคณะ (2010)  ได้ศึกษาทดลองกระบวนการแก๊สซิฟิเค
ชันโดยใช้ CaO เป็นตัวดูดซับเพื่อผลิตไฮโดรเจน ซึ่งเขาพบว่า ความเข้มข้นของไฮโดรเจนและผลที่ได้
ของไฮโดรเจนที่ผลิตได้เพิ่มขึ้นเมื่อเพิ่มอัตราส่วนโดยมวลของ CaO ต่อชีวมวล CaO/B โดย Acharya 
และคณะ (2017)  ได้ทำการทดลองเพื่อศึกษากระบวนการแก๊สซิฟิเคชันชีวมวลในเตาปฏิกรณ์ฟลูอิ
ไดซ์เบตแบบหมุนวนแบบแคลเซียมลูปปิง เพื่อผลิตไฮโดรเจนโดยชีวมวลที่ใช้คือข้ีเลื่อยและไอน้ำถูกใช้
เป็นตัวกลางในการทำปฏิกิริยา ซึ่ง CO2 ที่เกิดข้ึนในกระบวนการจะถูกดูดจับด้วย CaO ผลจากการ
ทดลองครั้งนี้พบว่า ไฮโดรเจนที่ผลิตได้มีความเข้มข้นสูงถึง 81% และปริมาณ CO2 ที่เหลืออยู่
ประมาณ 5% นอกจากนี้พวกเขายังได้ทำการวิเคราะห์เอกเซอร์จีของระบบ โดยพบว่ามีประสิทธิภาพ
เชิงเอกเซอร์จี เท่ากับ 78.77% 
 Han และคณะ (2011) ได้พัฒนาการผลิตไฮโดรเจนโดยได้ทำการศึกษาทดลอง ด้วยการใช้
แคลเซียมออกไซด์ CaO เป็นตัวดูดซับผ่านกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน ชีวมวลที่ได้คือ ข้ีเลื่อยและใช้
เตาปฏิกรณ์ฟลูอิไดซ์เบตแบบฟองอากาศ (CaO/C) ศึกษาผลของอัตราส่วนโดยรวมของน้ำต่อคารบ์อน 
(H2O/C) และอุณหภูมิที่ใช้ในการทำปฏิกิริยาที่ส่งผลต่อปริมาณไฮโดรเจน พบว่า ปริมาณของ
ไฮโดรเจนที่ผลิตได้จะเพิ่มข้ึนเมื่อเพิ่มอัตราส่วนของ CaO/C และ H2O/C การเกิดปฏิกิริยาวอเตอร์
แก๊สชิฟต ์และเมื่ออุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เพิ่มสูงข้ึน ไฮโดรเจนที่ผลิตได้มีปริมาณเพิ่มข้ึนเช่นเดียวกัน 
ในขณะที่ปริมาณคาร์บอนไดออกไซด์เพิ่มขึ้น ดังนั้นอุณหภูมิจึงมีผลต่อการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์
ด้วย โดยจะเห็นได้ว่าการใช้แคลเซียมออกไซด์ทำให้ไฮโดรเจนที่ผลิตได้มีความเข้มข้นหรือบริสุทธ์ิ
สูงข้ึน และยังช่วยลดคาร์บอนไดออกไซด์ ซึ่งให้ผลสอดคล้องกับงานวิจัยที่ผ่านๆ มา 
 Udomsirichakorn แล ะ  Salam (2014) ได้ท ำการ ศึกษาการผ ลิ ต ไฮ โดร เจนด้ วย
กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันที่เสริมด้วยตัวดูดซับในเตาปฏิกรณ์แบบบัพบิ้งฟลูอิไดซ์เบดและใช้ CaO 
เป็นตัวดูดซับ CO2 จากการศึกษาพบว่า กระบวนการให้ผลความเข้มข้นของไฮโดรเจนมากสุด 
63.07% และความเข้มข้นของ CO2 น้อยสุด 18.68% เมื่อกระบวนการดำเนินที่สภาวะอัตราส่วนของ
ไอน้ำต่อชีวมวลเป็น 3.41 และอุณหภูมิของเตาแก๊สซิไฟเออร์เป็น 923 K นอกจากนี้ที่อัตราส่วนของ
ไอน้ำต่อชีวมวลเป็น 3.41 และอุณหภูมิของเตาแก๊สซิไฟเออร์เป็น 973 K ปริมาณไฮโดรเจนมากสุดที่
ผลิตได้เป็น 256.81 mlg-1

biomassและปริมาณทาร์น้อยสุดเป็น 6.45 gNm-3 
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3.2.2 กระบวนการเคมิคอลลปูปงิแก๊สซิฟเิคชัน (Chemical looping gasification) 

Acharya และคณะ (2009)  ได้ทำการศึกษาเกี่ยวกับกระบวนการเคมิคอลลูปปิงกับแก๊สซิฟิ
เคชันโดยการใช้เหล็กออกไซด์เปน็ตัวพาออกซเิจนในเครือ่งปฏิกรณ์แบบเบดน่ิง อัตราการเกิดปฏิกิริยา
รีดอกซ์ของถ่านชาร์และเหล็กออกไซด์จะเกิดข้ึนได้ แต่การเปลี่ยนแปลงของคาร์บอนต่ำเนื่องจากเกิด
ในสภาวะที่เป็นของแข็งทั้งคู่ ทำให้อัตราการเกิดปฏิกิริยาต่ำ ดังนั้นเพื่อปรับปรุงกระบวนการนี้จึงมี
การใช้ไอน้ำมาเป็นตัวกลางในการเกิดปฏิกิริยาด้วย และได้หาอัตราส่วนที่เหมาะสมที่สุดของตัวพา
ออกซิเจนต่อถ่านชาร์และชีวมวล ซึ่งจะพบว่าสามารถทำให้คาร์บอนเกิดการเปลี่ยนแปลงได้ถึง 80%  

Zeng และคณะ (2016)  ได้ทำการศึกษากระบวนการแก๊สซฟิิเคชันแบบเคมิคอลลูปปิงในเตา
ปฏิกรณ์ฟลูอิดไดซ์เบดแบบคู่โดยใช้ข้ีเลื่อยเป็นวัตถุดิบ ซึ่งสามารถเพิ่มอัตราส่วนระหว่างไฮโดรเจน
และคาร์บอนมอนอกไซด์ โดยเตาปฏิกรณ์ 2 เครื่องจะประกอบไปด้วย เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงซึ่งข้ีเลื่อย
จะทำปฏิกิริยากับตัวพาออกซิเจน ส่งผลให้ได้แก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ในปริมาณสูง ส่วนเตาปฏิกรณ์
ไอน้ำโลหะที่มาจากเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงจะทำปฏิกิริยากับไอน้ำได้ไฮโดรเจนเป็นผลิตภัณฑ์ ผลที่ได้
จากงานวิจัยนี้คือสามารถผลิตแก๊สสังเคราะห์ที่มีปริมาณไฮโดรเจนเพิ่มข้ึน และเมื่อพิจารณาในด้าน
ต้นทุนการผลิตพบว่ากระบวนการนี้มีต้นทุนต่ำ 

Aziz และ Zaini (2017)  ได้ทำการศึกษากระบวนการผลิตโฮโดรเจนจากสาหร่าย โดยมี
วัตถุประสงค์เพื่อเพิ่มประสิทธิภาพของพลังงานภายในระบบ แนวคิดที่นำเสนอจะเริ่มตั้งแต่การ
อบแห้ง การเกิดแก๊สซิฟิเคชัน และเคมิคอลลูปปิงเข้าด้วยกัน โดยใช้น้ำและใช้ตัวพาออกซิเจนในการ
ทำปฏิกิริยากับชีวมวล ผ่านการจำลองด้วยโปรแกรม Aspen plus เพื่อศึกษาผลของความช้ืนของชีว
มวล ไอน้ำต่อชีวมวล และความดันทีใช้ในการดำเนินการของกระบวนการ พบว่ากระบวนการนี้
สามารถผลิตไฮโดรเจนได้เพิ่มขึ้นและมีประสิทธิภาพการใช้พลังงานสูงกว่า 70% ซึ่งปริมาณความช้ืน
และอัตราส่วนระหว่างไอน้ำกับชีวมวลมีผลต่อประสิทธิภาพของพลังงาน ในทางกลับกันความดันจะ
ส่งผลต่อประสิทธิภาพพลังงานรวม 

 Wu และคณะ (2019)  ได้ทำการศึกษากระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันโดยใช้ฟาง
ข้าวเป็นวัตถุดิบ มีเฟอริกออกไซด์เป็นตัวพาออกซิเจนในเครื่องปฏิกรณ์แบบเบดน่ิง ซึ่งพบว่าการใช้   
เฟอริกออกไซด์เป็นตัวพาออกซิเจนจะทำให้สารระเหยได้ ทาร์ และชาร์  เกิดปฏิกิริยา สามารถเพิ่ม
ประสิทธิภาพของของการเปลี่ยนแปลงของคาร์บอนและแก๊สซิฟิเคชันได้ อย่างไรก็ตามปริมาณของตัว
พาออกซิเจนที่มากเกินไปจะส่งผลต่อความร้อนของแก๊สสังเคราะห์ที่ผลิตได้และประสิทธิภาพของ
กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันลดลง ซึ่งพบว่าอัตราส่วนของตัวพาออกซิเจนต่อคาร์บอนที่ 0.2 จะให้
ประสิทธิภาพของแก๊สซิฟิเคชันสูงสุด นอกจากนี้อุณหภูมิยังส่งผลต่อกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊ส
ซิฟิเคชัน อุณหภูมิที่เพิ่มข้ึนเพียงเล็กน้อยจะทำให้ปฏิกิริยาระหว่างตัวพาออกซิเจนกับทาร์และชาร์
เกิดข้ึนได้ดีข้ึน ซึ่งอุณหภูมิที่เหมาะสมที่สุดในกระบวนการนี้คือ 800 องศาเซลเซียส 
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3.2.3 กระบวนการเคมิคอลลปูปงิทีเ่สริมด้วยตัวดูดซับ (Sorption enhanced chemical 
looping) 

Rydén และ Ramos (2012)  ไดน้ำเสนอกระบวนการเพื่อผลิตไฮโดรเจนร่วมกับการดักจับ 
CO2 ที่เรียกว่ากระบวนการเคมิคอลลูปปิงแบบรฟีอร์มมิงที่เสริมด้วยการดูดซับ โดยใช้ NiO เป็นตัวพา
ออกซิเจน และ CaO เป็นตัวดูดซับ CO2 ซึ่งกระบวนการนี้ประกอบไปด้วย เตาปฏิกรณ์ 3 เครื่อง 
ได้แก่ เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง เตาแคลซิเนอร์ และเตาปฏิกรณ์อากาศ ในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงนั้น
เช้ือเพลิงจะเกิดปฏิกิริยาออกซิเดชันกับตัวพาออกซิเจนในขณะที่ CO2 จะถูกดักจับด้วย CaO ทำให้
กระบวนการนี้สามารถผลิต H2, N2  และ CO2 ที่มีความบริสุทธ์ิสูงได้โดยไม่จำเป็นต้องมีหน่วยแยก
แก๊สเพิ่มเติม อีกทั้งกระบวนการนี้ยังสามารถดำเนินการภายใต้สภาวะออโตเทอร์มอล และสามารถ
ผลิตไฮโดรเจนที่มีความบริสุทธ์ิถึง 98% เมื่อกระบวนการดำเนินการที่สภาวะความดัน 1 บาร์ 
นอกจากนี้กระบวนการเคมิคอลลูปปิงแบบฟอร์มมิงที่เสริมด้วยตัวดูดซับเพื่อผลิตไฮโดรเจน ได้มี
การศึกษาโดยการวิเคราะห์ทางอุณหพลศาสตร์  (Antzara และคณะ, 2015) จากผลการวิเคราะห์
พบว่าการเพิ่ม CaO ในระบบจะทำให้มีเทนลดลง ซึ่งทำให้ผลได้และความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจน
เพิ่มข้ึน ในส่วนของการเพิ่ม NiO จะช่วยลดความต้องการความร้อนจากภายนอกของกระบวนการ ทำ
ให้กระบวนการนี้มีประสิทธิภาพสูงเมื่อเทียบกับกระบวนการรีฟอร์มมิงมีเทนด้วยไอน้ำ แต่อย่างไรก็
ตามการเพิ่มของ NiO ทำให้ผลได้ของไฮโดรเจนลดลง เนื่องจากไฮโดรเจนทำปฏิกิริยากับ NiO เกิด
เป็น H2O นอกจากนี้ยังมีการศึกษาเกี่ยวกับผลกระทบของตัวดูดซับ CaO และตัวเร่งปฏิกิริยา NiO ใน
กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันด้วยไอน้ำ พบว่าการเพิ่ม CaO ร่วมกับตัวเร่งปฏิกิริยา NiO จะช่วยเพิ่ม
ผลได้ของไฮโดรเจนที่ผลิตได้และลดปริมาณ CO2 ในแก๊สผลิตภัณฑ์ ต่อมา Detchusananard และ
คณะ (2017) ได้นำเสนอกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันของชีวมวลที่เสริมด้วยการดูดซับ
ผ่านการจำลองกระบวนการด้วยโปรแกรม Aspen Plus โดยใช้ NiO เป็นตัวพาออกซิเจน และ CaO 
เป็นตัวดูดซับ CO2 ซึ่งจากผลการวิเคราะห์ช้ีให้เห็นว่าการเพิ่มอัตราส่วนของไอน้ำต่อชีวมวล และ
อุณหภูมิของแก๊สซิไฟเออร์ ส่งผลให้ประสิทธิภาพของกระบวนการลดลง และกระบวนการมี
ประสิทธิภาพสูงสุดเป็น 57.67% เมื่อดำเนินการที่สภาวะอัตราส่วนของไอน้ำต่อคาร์บอนเป็น 2.6 
และอุณหภูมิของแก๊สซิไฟเออร์เป็น 636 องศาเซลเซียส แต่อย่างไรก็ตามไฮโดรเจนที่ได้จาก
กระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันที่เสริมด้วยตัวดูดซับยังมีความบริสุทธ์ิไม่มากพอที่จะเหมาะ
สำหรับนำไปใช้ในเซลล์เช้ือเพลิงบางประเภท เช่น ระบบเซลล์เช้ือเพลิงชนิดเยื่อแลกเปลี่ยนโปรตอน
แบบอุณหภูมิต่ำ (Low temperature electrolyte membrane fuel calls; LT-PEMFC) เนื่องจาก
เซลล์เช้ือเพลิงชนิดนี้จำเป็นต้องใช้ไฮโดรเจนสายป้อนที่มีความบริสุทธ์ิสูง และมีความเข้มข้นของ
คาร์บอนไดออกไซด์ต่ำกว่า 50 ส่วนในล้านส่วนโดยโมล (ppm)  (Garche และคณะ 2013; O'hayre 
และคณะ 2016) 
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3.3 กระบวนการไอนำ้-เหล็ก (Steam-iron process) 

 กระบวนการไอน้ำ-เหล็ก เป็นกระบวนการเก่าแก่ในอุตสาหกรรมการผลิตไฮโดรเจน โดย 
กระบวนการนี้ถูกนำเสนอโดย   (Messerschmitt, 1910; Lane, 1913) หลักการของกระบวนการนี้
คือ ให้เหล็กออกไซด์ (Fe3O4) เป็นตัวพาออกซิเจน ซึ่งปัจจุบันนี้อาจรู้จักในช่ือกระบวนการเคมิคอล
ลูปปิงแบบแยกน้ำ (Chemical looping water splitting, CLWS) กระบวนการไอน้ำ-เหล็กเดิมทีนั้น
จะประกอบไปด้วยสองสว่น ในส่วนแรกเหล็กออกไซค์ในรูป magnetite (Fe3O4) จะถูกรีดิวซ์ให้อยู่ใน
รูป wustite  (Fe0.947O) ด้วยเช้ือเพลิงไฮโดรคาร์บอน ได้ผลิตภัณฑ์หลักเป็น H2O และ CO2 จากนั้น
เหล็กออกไซค์ในรูป wustite (Fe0.947O) จะเข้าสู่ในส่วนที่สอง โดยจะถูกออกซิไดซ์ด้วยไอน้ำกลับไป
เป็น magnetite (Fe3O4)  ได้ผลิตภัณฑ์หลักเป็น H2 และ H2O และเหล็กออกไซค์ในรูป magnetite 
(Fe3O4)  จะถูกวนกลับไปใช้ใหม่อีกครั้ง 
 Cormos (2010) ได้ศึกษาการทำงานร่วมกับของการผลิตกระแสไฟฟ้าและการผลิต
ไฮโดรเจนด้วยกระบวนการเคมิคอลลูปปิง โดยใช้เหล็กออกไซค์ (Fe3O4) เป็นตัวพาออกซิเจน โดย
แก๊สสังเคราะห์ที่ได้จากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันทำปฏิกิริยากับเหล็กออกไซค์ในรูป Fe3O4 
เปลี่ยนเป็น Fe0.947O จากนั้น Fe0.947O  ซึ่งถูกออกซิไดซ์ด้วยไอน้ำในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำได้ไฮโดรเจน
เป็นผลิตภัณฑ์ ซึ่งจากผลการทดลองพบว่ากระบวนการนี้สามารถผลิตกระแสไฟฟ้าได้ถึง 400 MW 
นอกจากนี้ CO2 ยังถูกจับได้มากกว่าการดูดซับด้วยแก๊สและของเหลว เนื่องจากส่งผลกระทบต่อ
ประสิทธ์ิของการบวนการเพียงเล็กน้อย  Chen และคณะ (2012) ได้นำเสนอการทำงานร่วมกันของ
กระบวนการไอน้ำ-เหล็กและเคมิคอลลูปปิงแบบเผาไหม้เพื่อผลิตไฮโดรเจนและกระแสไฟฟ้าโดยใช้
โปรแกรม Aspen Plus ซึ่งเป็นการนำแก๊สผลติภัณฑ์ที่ได้จากการทำปฏิกิริยาระหว่างแกส๊สงัเคราะห์ที่
ใช้เป็นเช้ือเพลิงกับเหล็กออกไซค์ในรูป Fe3O4 ไปทำปฏิกิริยาเผาไหม้กับ NiO ซึ่งสามารถดักจับ CO2 
ได้อย่างสมบูรณ์ แม้ว่ากระบวนการไอน้ำ-เหล็กสามารถผลิตไฮโดรเจนที่มีความบริสุทธ์ิสูงได้ อีกทั้งยัง
สามารถดักจับ CO2 อย่างไรก็ตามกระบวนการนี้ยังมีข้อเสียในเรื่องของขีดจำกัดในเรื่องอุณหพล
ศาสตร์ เป็นสาเหตุให้ผลิตไฮโดรเจนได้น้อย เนื่องจากแก๊สผลิตภัณฑ์ที่ได้จากเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงมี
การปนเปื้อนของ H2 และ CO ดังนั้นจึงได้มีการปรับปรุงกระบวนการด้วยการเพิ่มเตาปฏิกรณ์อากาศ
เข้ามา ทำให้กระบวนการเคมิคอลลูปปิงแบบแยกน้ำจะประกอบไปด้วยเตาปฏิกรณ์ 3 เครื่อง คือ เตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิง เตาปฏิกรณ์ไอน้ำ และเตาปฏิกรณ์อากาศ โดยเตาปฏิกรณ์อากาศมีหน้าที่เป็นเหล็ก
ออกไซค์ในรูปของ Fe3O4 เป็น Fe2O3 แทนเพื่อลดเรื่องขีดจำกัดเรื่องอุณหพลศาสตร์ในการทำ
ปฏิกิริยากับมีเทน และเนื่องจากเหล็กออกไซค์ในรูป Fe2O3 ได้มาจากการทำปฏิกิริยาออกซิเจน



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 39 

สมบูรณ์ของ Fe3O4 กับอากาศ ซึ่งเป็นปฏิกิริยาคายความร้อน โดยสามารถใช้ความร้อนเหล่านี้ใน
กระบวนการทำให้สามารถดำเนินการได้ในสภาวะออโตเทอมอร์ได้  (Abad, 2015) 
 Chiesa และคณะ (2008) ได้ศึกษากระบวนการเคมิคอลลูปปิงแบบใช้เตาปฏิกรณ์ 3 เครื่อง
มาเปรียบเทียบกับกระบวนการดั้งเดิม เช่นกระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอน้ำ พวกเขาพบว่า
กระบวนการให้ผลเหมือนกันในด้านของประสิทธิภาพของกระบวนการ แต่ให้ผลดีกว่าในด้านการดัก
จับคาร์บอนไดออกไซด์ โดยต่อมามีการจำลองกระบวนการเคมิคอลลูปปิงโดยให้เหล็กออกไซค์เป็นตัว
พาออกซิเจน ซึ่งพบว่ากระบวนการมีประสิทธิภาพดีกว่ากระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอน้ำของมีเทน  

(Kathe และคณะ, 2016) 
แม้ว่ากระบวนการไอน้ำ-เหลก็ ได้มีการพัฒนาเป็นกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแบบแยกน้ำที่มี

เตาปฏิกรณ์ 3 เครื่อง และสามารถผลิตไฮโดรเจนที่มีความบริสุทธ์ิสูง อีกทั้งยังสามารถดำเนินการได้

โดยไม่ต้องใช้แหล่งความร้อนจากภายนอก แต่เนื่องจากแก๊สผลิตภัณฑ์ที่ได้จากเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงมี

การปนเปื้นของไฮโดรเจนและคาร์บอนไดออกไซด์ ทำให้ต้องมีหน่วยแยกแก๊สเพิ่ม นอกจากนี้ยังมี

ปัญหาการปิดทับด้วยคาร์บอนบนตัวพาออกซิเจนในระหว่างการเกิดปฏิกิริยาในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง 

3.4 การวิเคราะห์เอกเซอร์จี (Exergy analysis) 

 Wei และคณะ (2014) ได้ศึกษาการผลิตไฮโดรเจนจากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันโดยใช้ไอน้ำ

เป็นสารตัวกลางจากชีวมวลชนิดต่างๆ (ข้ีเลื่อย ก้านฝ้าย ลำต้นข้าวโพก แกลบ และฟางข้าว) ที่

ภาวะการดำเนินงานของเตาแก๊สซิไฟเออร์ 650 องศาเซลเซียส และอัตราส่วนโดยโมลของแคลเซียม

ออกไซด์ต่อคาร์บอน (CaO/C) เท่ากับ 1 พบว่า แกลบมีประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีต่ำที่สุด (10.28 

%) เนื่องจากผลได้ของไฮโดรเจนที่ผลิตได้ต่ำ (6.56 โมล/กก.) โดยประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีของ

กระบวนการการนั้นจะถูกกำหนดหนด (1) เอกเซอร์จีของไฮโดรเจน และ (2) เอกเซอร์จีเชิงเคมีของ

ชีวมวล และเนื่องจากเอกเซอร์จีของแก๊สจะพิจารณาเฉพาะผลได้ของไฮโดรเจน ดังนั้นประสิทธิภาพ

ของเอกเซอร์จีที่ได้จากกระบวนการจะข้ึนอยู่กับ (1) ผลได้ของไฮโดรเจน (ผลได้ของไฮโดรเจนสูง ทำ

ให้ประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีสูง) และ (2) เอกเซอร์จีเชิงเคมีของชีวมวล (เอกเซอร์จีเชิงเคมีของชีว

มวลต่ำ ทำให้ประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีสูง) ซึ่งในบรรดาชีวมวลทั้ง 5 ที่ชนิดที่พวกเขาศึกษา พบว่า

ฟางข้าวมีประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีสูงที่สุด 

 Pala และคณะ (2017) ศึกษาการผลิตไฮโดรเจนจากกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันโดยใช้ไอน้ำ

เป็นสารตัวกลางจากชีวมวลต่างชนิดกัน (เศษอาหาร ข้ีเลื่อย เศษไม้ ไม้สับ ขยะสีเขียว เปลือกเมล็ด

กาแฟ และขยะมูลฝอย) โดยพบว่าเมื่ออุณหภูมิของเตาแก๊สซิไฟเออร์เป็น 900 องศาเซลเซียส และ
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อัตราส่วนของไอน้ำต่อชีวมวล (S/B) เป็น 0.2 ชีมวลที่มาจากเศษอาหาร ส่งผลให้กระบวนการมี

ประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีต่ำที่สุด ในขณะที่ขยะมูลฝอยทำให้กระบวนการมีประสิทธิภาพเชิงเอก

เซอร์จีสูงสุด (49.38 %) เนื่องมาจากสามารถผลิตไฮโดรเจนได้สูงเป็นอันดับสอง (32.94 โมล/กก.) 

และชีวมวลมีค่าเอกเซอร์จีเชิงเคมีต่ำ 

 Zhang และคณะ (2018) ได้เสนอการวิเคราะห์ทางอุณหพลศาสตร์และเศรษฐศาสตร์ของ

การจำลองกระบวนการแก๊สซิฟิชันของชีวมวล โดยมีการแบ่งชีวมวลส่วนหนึ่งที่ไม่เกิดปฏิกิริยาไปใช้

เป็นเช้ือเพลิงให้กับหม้อต้มไอน้ำ โดยพบว่ากระบวนการมีประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จี 68.0 % ต่อมา 

Mehrpooya และคณะ (2018) ได้ทำการจำลองกระบวนแก๊สซิฟิชันของชีวมวลหลากหลายชนิด เพื่อ

วิเคราะห์ประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จี จากการศึกษาประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีของกระบวนการโดย

ใช้ชีวมวลเป็นวัตถุดิบ ได้แก่ แกลบ เศษไม้ และไม้สน พบว่าประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีของการ

อบแห้งสูงที่สุด (ประมาณ 90 %) และมีการสูญเสียเอกเซอร์จีของเครื่องแลกแลกเปลี่ยนความร้อนต่ำ

กว่าส่วนอื่นของกระบวนการ   นอกจากนี้   Detchusananard และคณะ (2020) ได้จำลอง

กระบวนการเคมิคอลลปูปงิแก๊สซิฟิเคชันที่เสริมด้วยตัวดูดซับ ซึ่งจากผลการจำลองพบว่ากระบวนการ

นี้มีประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จี เท่ากับ 56% เมื่อกระบวนการดำเนินงานที่สภาวะเหมาสม โดย

อุณหภูมิของแก๊สซิไฟเออร์เป็น 700 องศาเซลเซียส และอัตราส่วนของไอน้ำต่อคาร์บอนเท่ากับ 4.5 
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บทท่ี 4  

การจำลองกระบวนการ 
 

แบบจำลองกระบวนการเป็นเครื่องมือที่มีประโยชน์ที่ช่วยให้สามารถเข้าใจพฤติกรรมของ
กระบวนการทางเคมี ในบทนี้ได้มีการอธิบายถึงรายละเอียดการสร้างแบบจำลองของกระบวนการเคมิ
คอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์เพื่อผลิตไฮโดรเจนโดยใช้ฟางข้าวเป็น
วัตถุดิบผ่านโปรแกรมจำลองกระบวนการแอสเพนพลัส (Aspen Plus) โดยเนื้อหาภายในบทนี้
ประกอบด้วย รายละเอียดแบบจำลองของหน่วยปฏิบัติการที่ใช้ในการจำลองกระบวนการ ตลอดจน
การตรวจสอบความถูกต้องของแบบจำลองกับข้อมูลการทดลองของงานวิจัยในก่อนหน้านี้ 

4.1 การจำลองกระบวนเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกบัการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์เพ่ือ

ผลิตไฮโดรเจน 

 การจำลองกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์จะ
ประกอบด้วย 3 ส่วนหลัก คือ 1) เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง (Fuel reactor) หรือแก๊สซิไฟเออร์ (Gasifier) 
2) เตาปฏิกรณ์ไอน้ำ (Steam reactor) และ 3) เตาแคลซิเนอร์ (Calcination reactor) ชีวมวลที่
นำมาใช้เป็นวัตถุดิบคือฟางข้าว ข้อมูลวิเคราะห์เชิงปริมาณ (Proximate analysis) และข้อมูล
วิเคราะห์เชิงละเอียด (Ultimate analysis) ของชีวมวลฟางข้าวแสดงในตารางที่ 4.1 โดยแบบจำลอง 
HCOALGEN และ DCOALIGT ในโปรแกรมแอสเพนพลัสได้ถูกนำมาใช้ในการคำนวณเอนทาลปีและ
ความหนาแน่นของชีวมวลจากค่าการวิเคราะห์ชีวมวลเชิงปริมาณและเชิงละเอียดของชีวมวลฟางข้าว 

สมมติฐานที่สำคัญภายใต้การจำลองกระบวนการเคมิลูปปิงแก๊สซิฟิชันร่ วมกับการดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์เพื่อผลิตไฮโดรเจนด้วยโปรแกรมแอสเพนพลัส (Aspen Plus) ได้แก่    

1) กระบวนการดำเนินการที่สภาวะคงตัว (Steady state) และที่อุณหภูมิคงที่ (Isothermal) 
2) ถ่านชาร์แทนด้วยองค์ประกอบของคาร์บอนทั้งหมด 
3) ไม่มีการเกิดปฏิกิริยาของข้ีเถ้า  
4) ไม่พิจารณาน้ำมันทาร์ (Tar)  
รูปที่ 4.1 แสดงแผนภาพแบบจำลองกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดัก

จับคาร์บอนไดออกไซด์จากโปรแกรมแอสเพนพลัส ซึ่งประกอบด้วยหน่วยจำลองของเตาปฏิกรณ์
เช้ือเพลิงที่ประกอบไปด้วยเครื่องปฏิกรณ์ 3 เครื่อง (DCOMP, GASI และ GASI-II) หน่วยจำลอง 
RYield (DECOMP) ซึ่งถูกใช้จำลองการสลายตัวของชีวมวลให้เป็นสารประกอบ คาร์บอน ไฮโดรเจน 
ออกซิ เจน ซัล เฟอร์  ไนโตรเจน และข้ีเถ้า เป็นต้น โดยกำหนดค่าเปอร์ เซ็นต์ผลได้  ( yield 
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distribution) จากข้อมูลวิเคราะห์เชิงละเอียดของชีวมวลโดยใช้บล็อกการคำนวณ (Calculator 
block) ขณะที่สารประกอบของ คาร์บอน ไฮโดรเจน ออกซิเจน ซัลเฟอร์ และไนโตรเจน จะถูกแยก
ออกจากข้ีเถ้าและคาร์บอนบางส่วนที่ไม่เกิดปฏิกิริยาด้วยหน่วยจำลอง Sep (C-SEP) จากนั้นจะถูกส่ง
เข้าไปในหน่วยจำลองเครื่องปฏิกรณ์ RGibbs ตัวที่หนึ่ง (GASI) เพื่อทำปฏิกิริยากับไอน้ำจากสาย 
STEAM-FR ที่ถูกเพิ่มอุณหภูมิด้วย HEATER1 และของแข็งจากสาย SOLID-RE ซึ่งประกอบด้วย CaO 
และ Fe3O4 ส่วนหน่วยจำลองเครื่องปฏิกรณ์ RGibbs ตัวที่สอง (GASI-II) เพื่อปรับค่าสารประกอบที่
ได้จาก  GASI ให้มี ค่าใกล้ เคียงกับผลการทดลอง  โดยการกำหนดอุณหภูมิการเข้าสู่สมดุล 
(Temperature approach) ของปฏิกิริยาการรีฟอร์มมิงด้วยไอน้ำ (สมการที่ 2.5) ให้ต่ำกว่าอุณหภูมิ
ของแก๊สซิฟิเคชัน 125 องศาเซลเซียส และปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต์ (สมการที่ 2.14) ให้สูงกว่า
อุณหภูมิของแก๊สซิฟิเคชัน 110 องศาเซลเซียส จากนั้นแก๊สผลิตภัณฑ์และของแข็งจากเตาปฏิกรณ์
เช้ือเพลิงจะถูกส่งไปที่ CYC1 ซึ่งจำลองโดยใช้หน่วย SSplit เพื่อแยกอนุภาคของแข็งออกจากแก๊ส
ผลิตภัณฑ์  โดยแก๊สผลิตภัณฑ์หลักที่ได้จากเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงคือแก๊สสังเคราะห์ที่มีความเข้มข้น
ของไฮโดรเจนสูง ส่วนของแข็งในสาย FEOCACO3 จะถูกป้อนไปยังเตาปฏิกรณ์ไอน้ำซึ่งจำลองด้วย
เครื่องปฏิกรณ์ RGibbs (SR) ซึ่งเหล็กจะเกิดปฏิกิริยากับไอน้ำจากสาย STEAM-SR ที่ถูกเพิ่มอุณหภูมิ
ด้วย HEATER2 ก่อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำเพื่อผลติไฮโดรเจน ผลิตภัณฑ์ที่ได้จากเตาปฏิกรณ์ไอน้ำถูก
ส่งไปแยกที่ CYC2 ได้แก๊สผลิตภัณฑ์หลักที่ได้จากเตาปฏิกรณ์ไอน้ำเป็นไฮโดรเจนที่มีความบริสุทธ์ิสูง 
(H2) ขณะที่ของแข็งในสาย FE3CACO3 จะถูกป้อนเข้าสู่เตาแคลซิเนอร์ (CAL) ซึ่งจำลองโดยใช้หน่วย
เครื่องปฏิกรณ์ RGibbs เพื่อทำการแปรสภาพ CaCO3 เป็น CaO โดยการคายซับแก๊ส CO2 ผ่าน
ปฏิกิริยาแคลซิเนชัน หลังจากนั้นแก๊ส CO2 จะถูกแยกออกจากของแข็งด้วย CYC3 ของแข็งในสาย 
SOLID-RE ซึ่งประกอบด้วย Fe3O4 และ CaO จะถูกป้อนกลับเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงเพื่อทำ
ปฏิกิริยาอีกครั้ง สำหรับปฏิกิริยาต่าง ๆ ที่เกิดข้ึนในกระบวนการภายในเตาปฏิกรณ์แต่ละหน่วยได้ถูก
อธิบายไว้ในบทที่ 2 สภาวะการดำเนินการและรายละเอียดการจำลองของหน่วยจำลองกระบวนการที่
ใช้ในแบบจำลองแสดงในตารางที่ 4.2 และ 4.3 ตามลำดับ   
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ตารางท่ี 4.1 ข้อมลูวิเคราะห์เชิงปรมิาณและเชิงละเอียดของฟางข้าว (Garivait และคณะ, 2006) 

 ค่าวิเคราะห์เชิงปริมาณ (Proximate analysis) [% โดยมวล] 

ความช้ืน (Moisture content) 6.71 

คาร์บอนคงตัว (Fixed carbon) 11.09 

สารระเหย (Volatile matter) 58.64 

เถ้า (Ash) 23.55 

ค่าวิเคราะห์เชิงละเอียด (Ultimate analysis) [% โดยมวล] 

C 44.40 

H 5.00 

N 0.60 

S 0.01 

O 30.80 

ตารางท่ี 4.2 ข้อมลูของสภาวะการดำเนินการที่ใช้ในแบบจำลอง 

พารามิเตอร ์ ค่า 
อัตราการไหลของชีวมวล (กก./ชม.) 100 
อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอน 0.5-4 
อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอน 0.5-4 
อัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอน 0-1 
อัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอน 0-1 
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง  (องศาเซลเซียส) 600-750 
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ (องศาเซลเซียส) 500 
อุณหภูมิของเตาแคลซิเนอร์ (องศาเซลเซียส) 860 
อุณหภูมิของไอน้ำ (องศาเซลเซียส) 400 
ความดัน (บรรยากาศ) 1 
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ตารางท่ี 4.3 รายละเอียดของหน่วยจำลองกระบวนการ 

ชนิด ชื่อบล็อก คำอธิบาย 

RYield DECOMP ทำหน้าทีเ่ปลี่ยนสารที่ไมส่ามารถระบุโครงสร้างโมเลกุลได้ (Non-
conventional component) ให้เป็นสารทีม่ีสูตรโมเลกุล 
(Conventional component) โดยคำนวณจากสมการสมดุลของ
ธาตุองค์ประกอบ 

RGibbs GASI ทำหน้าทีจ่ำลองการเกิดปฏิกิริยาของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชัน 
 GASI-II ทำหน้าทีจ่ำลองการเกิดปฏิกิริยาของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันโดย

การกำหนดอุณหภูมิการเข้าสู่สมดลุของบางปฏิกิริยา 
 SR ทำหน้าทีจ่ำลองการเกิดปฏิกิริยาไอน้ำ-เหล็ก 
 CAL ทำหน้าทีจ่ำลองการเกิดปฏิกิริยาแคลซิเนชัน เปลี่ยน CaCO3 ให้เป็น 

CaO 
SEP C-SEP ทำหน้าที่แยกข้ีเถ้าและคารบ์อนบางส่วนที่ไมเ่กิดปฏิกิริยา 
SSplit CYC1 ทำหน้าที่แยกของแข็งกับก๊าซสังเคราะห์ทีผ่ลิตได้จากเตาปฏิกรณ์

เช้ือเพลิง 
 CYC2 ทำหน้าที่แยกของแข็งกับไฮโดรเจนทีผ่ลิตได้จากเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ 
 CYC3 ทำหน้าที่แยกของแข็งกับคาร์บอนไดออกไซด์ที่ได้จากรเีจนเนอเร

เตอร ์
HEATER HEATER1 ทำหน้าทีเ่พิ่มอุณหภูมิให้กบัน้ำเพือ่เปลี่ยนเป็นไอน้ำปอ้นเข้าสู่เตา

ปฏิกรณ์เช้ือเพลงิ 
 HEATER2 ทำหน้าทีเ่พิ่มอุณหภูมิให้กบัน้ำเพือ่เปลี่ยนเป็นไอน้ำปอ้นเข้าสู่เตา

ปฏิกรณ์ไอน้ำ 
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4.2 การตรวจสอบแบบจำลอง 

 การจำลองกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซฟิิเคชันร่วมกบัการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์เปน็
การรวมกันของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันที่มีการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์กับกระบวนการเคมิคอล
ลูปปิงแบบแยกน้ำหรือกระบวนการไอน้ำ-เหล็ก ซึ่งเป็นแบบจำลองที่มีข้อจำกัดของข้อมูลในการ
ตรวจสอบ แต่อย่างไรก็ตามแบบจำลองกระบวนการควรได้รับการตรวจสอบความแม่นยำในการ
ทำนายก่อนนำไปใช้ ด้วยเหตุน้ีจึงได้แบ่งการตรวจสอบผลการจำลองเป็นสองส่วน ในส่วนแรกเป็นการ
จำลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันที่มีการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์เพื่อผลิตไฮโดรเจนจากชีวมวลโดย
เทียบกับผลการทดลองของ Cheng และคณะ (2010) ซึ่งมีข้อมูลวิเคราะห์เชิงปรมิาณและเชิงละเอียด
ของชีวมวลดังแสดงในตารางที่  4.4 ส่วนในตารางที่ 4.5 แสดงข้อมูลสภาวะที่ใช้ดำเนินการของ
กระบวนการ ในส่วนที่สองคือการจำลองกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแบบแยกน้ำหรือกระบวนการไอ
น้ำ-เหล็ก โดยทั่วไปแล้ว Fe3O4 สามารถเกิดปฏิกิริยากับแก๊สได้ง่ายกว่าของแข็ง และด้วยข้อจำกัด
ด้านข้อมูลการทดลองของกระบวนการที่ใช้ Fe3O4 ทำปฏิกิริยากับเช้ือเพลิงของแข็งโดยตรง ดังนั้น
งานวิจัยที่นำมาใช้ในการอ้างอิงจึงเป็นผลการจำลองกระบวนการไอน้ำ-เหล็กของ Lopez-Ortiz และ
คณะ (2017)  โดยกระบวนการนี้ใช้ Fe3O4 เป็นตัวพาออกซิเจน และใช้มีเทนเป็นเช้ือเพลิง สำหรับ
สภาวะที่ใช้ในการดำเนินการของกระบวนการแสดงไว้ในตารางที่ 4.6 

ตารางท่ี 4.4 ข้อมลูวิเคราะห์เชิงปรมิาณและเชิงละเอียดของชีวมวล (Cheng และคณะ, 2010) 

ค่าวิเคราะห์เชิงปริมาณ (Proximate analysis) [% โดยมวล] 

ความช้ืน (Moisture content) 8.84 

คาร์บอนคงที่ (Fixed carbon) 17.99 

สารระเหย (Volatile matter) 68.48 

ข้ีเถ้า (Ash) 4.69 

ค่าวิเคราะห์เชิงละเอียด (Ultimate analysis) [% โดยมวล] 

C 46.15 

H 3.07 

N 1.27 

S 0.07 

O 49.44 
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ตารางท่ี 4.5 ข้อมลูสภาวะที่ใช้ในการดำเนินของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันที่มกีารดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์ (Cheng และคณะ, 2010)  

พารามิเตอร ์ ค่า 
อัตราการไหลของชีวมวล (กก./ชม.) 40 
อัตราส่วนไอน้ำต่อชีวมวล 0.7 
อัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อชีวมวล 0.5 
อุณหภูมิแก๊สซิฟิเคชัน (องศาเซลเซียส) 700 
อุณหภูมิรเีจนเนอเรอเตอร์ (องศาเซลเซียส) 900 
ความดัน (บาร์) 1 

 
ตารางท่ี 4.6 ข้อมลูสภาวะที่ใช้ในการดำเนินการของกระบวนการไอน้ำ-เหล็ก(Lopez-Ortiz และ

คณะ, 2017)  

 

 

 

 

พารามิเตอร ์ ค่า 
อัตราการป้อนมเีทน (กก/ชม.) 1 
อัตราการป้อนตัวพาออกซิเจน (กก/ชม.) 1 
อัตราการป้อนไอน้ำเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำ (กก/ชม.) 8.2 
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง (องศาเซลเซียส) 700 
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ (องศาเซลเซียส) 600 
ความดัน (บรรยากาศ) 1 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
48

 

 

 

 
รูป

ท่ี 
4.

2 
แบ

บจ
ำล

อง
กร

ะบ
วน

กา
รแ

ก๊ส
ซิฟ

ิเค
ชัน

ทีม่
ีกา

รด
กัจ

บัค
าร

์บอ
นไ

ดอ
อก

ไซ
ด์ 

    



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
49

 

 

 
 

รูป
ท่ี 

4.
3 

แบ
บจ

ำล
อง

กร
ะบ

วน
กา

รไ
อน

้ำ-เ
หล

ก็ 
 

 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 50 

แบบจำลองกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันที่มีการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์และแบบจำลอง
กระบวนการไอน้ำ-เหล็ก แสดงในรูปที่ 4.2 และรูปที่ 4.3 และผลการตรวจสอบแบบจำลองของ
กระบวนการแก๊สซิฟิเคชันที่มีการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์แสดงในตารางที่ 4.7 พบว่าผลที่ได้จาก
การจำลองมี ค่าใกล้ เคียงกับผลการทดลองของกระบวนการแก๊สซิฟิ เคชันที่ที่ มีการดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์ของ  Cheng และคณะ (2010) โดยให้ เปอร์เซ็นต์ความคลาดเคลื่อนของ
องค์ประกอบของแก๊สที่ออกจากกระบวนการแกส๊ซฟิิเคชันที่ที่มกีารดักจบัคาร์บอนไดออกไซด์ระหว่าง
แบบจำลองและผลการทดลองไม่เกิน 3% และเมื่อพิจารณาผลการจำลองกระบวนการไอน้ำ-เหล็ก ดัง
แสดงในตารางที่ 4.8 พบว่ามีค่าเท่ากันกับงานวิจัยของ Lopez-Ortiz และคณะ (2017) ดังนั้นจากผล
การตรวจสอบแบบจำลองทำให้ยืนยันได้ว่าแบบจำลองที่สร้างข้ึนสามารถนำไปประยุกต์ใช้กับการ
จำลองกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ได้ 

ตารางท่ี 4.7 ข้อมูลองค์ประกอบของแกส๊ของกระบวนการแก๊สซิฟิเคชันที่มีการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์
ได้จากการทดลองและแบบจำลองกระบวนการ 

 
ตารางท่ี 4.8 ข้อมลูองค์ประกอบของแก๊สของกระบวนการเหล็ก-ไอน้ำ 

อัตราการไหล 
(กิโลโมลต่อ

ช่ัวโมง) 

GASP-1 H2PROD 
Lopez-Ortiz 

และคณะ (2017) 
ผลการจำลอง 

Lopez-Ortiz 
และคณะ (2017) 

ผลการจำลอง 

H2 1.536 1.536 1.359 1.359 
CO 0.704 0.704 0 0 
CO2 0.196 0.196 0 0 
CH4 0.100 0.100 0 0 

องค์ประกอบ Cheng และคณะ 
(2010) 

ผลการจำลอง ความคลาด
เคลื่อน  (%) 

H2 51.01 51.00 0.02 
CO 19.02 19.17 0.79 
CO2 20.92 20.58 1.63 
CH4 9.05 9.25 2.21 
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บทท่ี 5  
การวิเคราะห์ประสิทธิภาพการทำงานของกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิ

เคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ 
 

ในบทนี้จะกล่าวถึงผลทีไ่ด้จากการจำลองกระบวนการเคมิคอลลปูปิงแกส๊ซฟิิเคชันร่วมกับการ
ดักจับคาร์บอนไดออกไซด์เพื่อผลิตไฮโดรเจนบริสุทธ์ิสำหรับเซลล์เช้ือเพลิงชนิดเยื่อแลกเปลี่ยน
โปรตอนแบบอุณหภูมิต่ำ (LT-PEMFC)  โดยใช้ฟางข้าวเป็นวัตถุดิบ โดยพิจารณาตัวแปรที่ส่งผลต่อ
ประสิทธิภาพการทำงานของกระบวนการ ได้แก่ อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง
ต่อคาร์บอน (SFR/C) อัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอน (Fe3O4/C) อัตราส่วนของแคลเซียม
ออกไซด์ต่อคาร์บอน (CaO/C) อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอน (SSR/C) 
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง (TFR) และอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ (TSR) ที่ส่งผลต่อสัดส่วน
ผลได้ของไฮโดรเจน ความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์ ความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจน และ

ประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ () นอกจากนี้ การประเมินหาสภาวะที่เหมาะสม
สำหรับใช้ในการดำเนินการของกระบวนการจะถูกวิเคราะห์ในส่วนสุดท้าย 

5.1 ผลกระทบของตัวแปรท่ีส่งผลต่อกระบวนการ 

 ในหัวข้อนี้จะศึกษาผลกระทบของตัวแปรต่าง ๆ ที่ส่งผลต่อกระบวนการ ได้แก่ อุณหภูมิของ
เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงและเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อ
คาร์บอน อัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอน อัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอน และ
อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอน ที่ส่งผลต่อสัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจน 
ความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์ ความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจน และประสิทธิภาพเชิงความร้อน
ของกระบวนการ รวมถึงการพิจารณาความเข้มข้นของคาร์บอนมอนนอกไซด์ที่ปนเปือ้นในไฮโดรเจนที่
ผลิตได้จากเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ เพื่อให้อยู่ในค่าที่เหมาะสมสำหรับการนำไปใช้เป็นเช้ือเพลิงสำหรับเซลล์
เช้ือเพลิงชนิดเยื่อแลกเปลี่ยนโปรตอนแบบอุณหภูมิต่ำ  

5.1.1 ผลกระทบของอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสูเ่ตาปฏิกรณ์เช้ือเพลงิต่อคารบ์อน 

(SFR/C) และอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลงิ (TFR) 

 เมื่อกระบวนการเคมคิอลลปูปงิแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคารบ์อนไดออกไซด์ดำเนินงาน
ภายใต้สภาวะความดัน 1 บรรยากาศ โดยที่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง (TFR) ทำงานที่อุณหภูมิระหว่าง 600 
– 750 องศาเซลเซียส และกำหนดให้เตาปฏิกรณ์ไอน้ำ (TSR) ทำงานที่อุณหภูมิ 500 องศาเซลเซียส 
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อัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอน อัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอน และอัตราส่วน
อัตราส่วนไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอนมีค่าเท่ากับ 0.5, 0.8 และ 1.5 ตามลำดับ 
การเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอน (SFR/C) ระหว่าง 
0.5 ถึง 4 ได้ส่งผลต่อสัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลงิและเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ สัดส่วน
ผลได้ของไฮโดรเจนทั้งหมด ความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์ และความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจน 
รวมถึงประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ ดังนี้   

รูปที่ 5.1 แสดงความสัมพันธ์ระหว่างอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อ
คาร์บอนกับสัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงและเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ พบว่าเมื่อเพิ่ม
อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง ส่งผลให้สัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนในเตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงเพิ่มข้ึนแต่ในขณะเดียวกันกลับส่งผลให้ไฮโดรเจนที่ได้จากเตาปฏิกรณ์ไอน้ำลดลง 
เนื่องจากที่อัตราส่วนไอน้ำต่อคาร์บอนที่ป้อนเข้าสู่เครื่องปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่ำ การเพิ่มข้ึนของปริมาณ
ไอน้ำส่งผลดีกับปฏิกิรยิาต่าง ๆ  ได้แก่ ปฏิกิริยาออกซิเดชันบางส่วนระหว่างมเีทนกบัเหลก็ออกไซด์เกดิ
เป็น Fe0.947O  (สมการ 2.16) ปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สซิฟต์ (สมการ 2.14) และปฏิกิริยาการรีฟอร์มมิง
ด้วยไอน้ำ (สมการที่ 2.15) ซึ่งเมื่อปริมาณของไอน้ำในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงเพิ่มสูงข้ึนมากกว่า 1.5 ทำ
ให้ Fe0.947O  บางส่วนถูกรีดิวซ์ด้วยไอน้ำกลับเป็น Fe3O4  เสมือนการเกิดปฏิกิริยาไอน้ำ-เหล็ก 
(สมการ 2.19) จากการลดลงของ Fe0.947O ซึ่งเป็นตัวทำปฏิกิริยากับไอน้ำเพื่อผลิตไฮโดรเจนในเตา
ปฏิกรณ์ไอน้ำ  จึงทำให้สัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนในจากเตาปฏิกรณ์ไอน้ำลดลง อย่างไรก็ตาม เมื่อ
พิจารณาสัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนทั้งหมดดังรูปที่ 5.2  พบว่าการเพิ่มขึ้นของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงส่งผลให้ได้ไฮโดรเจนทั้งหมดเพิ่มข้ึน ซึ่งที่อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์
เช้ือเพลิงต่อคาร์บอนมากกว่า 2.5 ไฮโดรเจนที่ผลิตได้ส่วนใหญ่มาจากปฏิกิริยาการรีฟอร์มมิงด้วยไอ
น้ำของมีเทน (สมการ 2.15) ภายในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง และเมื่อพิจารณาในส่วนของอุณหภูมิของ
เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง พบว่า การเพิ่มข้ึนของอุณหภูมิ ส่งผลให้สัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนทั้งหมด
เพิ่มข้ึน เนื่องจากปฏิกิริยาหลักที่เกดิข้ึนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลงิในการผลติไฮโดรเจนมีสภาวะดูดความ
ร้อน  

รูปที่ 5.3 การเพิ่มข้ึนของอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอน 
ส่งผลให้ความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์ในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลงิลดลง เนื่องมาจากคาร์บอนมอน
อกออกไซด์ที่เกิดข้ึนในกระบวนการได้ทำปฏิกิริยากับไอน้ำด้วยปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต์ (สมการ 
2.14) และปฏิกิริยาดังกล่าวเป็นปฏิกิริยาดูดความร้อนดังนั้นจึงสามารถเกิดข้ึนได้ดีที่อุณหภูมิต่ำ ซึ่งจะ
เห็นได้ว่าที่อุณหภูมิ 750 องศาเซลเซียส มีปริมาณความเข้มข้นของคาร์บอนมอนนอกไซด์มีค่าสูง 
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 รูปที่ 5.4 แสดงความสัมพันธ์ระหว่างอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อ
คาร์บอนที่ส่งผลต่อความบริสทุธ์ิของไฮโดรเจน พบว่าการเพิ่มปริมาณของไอน้ำจะส่งผลให้ไฮโดรเจนมี
ความบริสุทธ์ิเพิ่มข้ึน เนื่องจากไอน้ำได้ทำปฏิกิริยากับมีเทนและคาร์บอนมอนนอกไซด์เพิ่มข้ึน ด้วย
ปฏิกิริยารีฟอร์มมิงด้วยไอน้ำและปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สซิฟต์  ตามลำดับ (สมการ 2.15  เละ 2.14) 
นอกจากนี้ เครื่องปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ทำงานที่สภาวะอุณหภูมิต่ำส่งผลดีต่อความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจน 
เนื่องจากคาร์บอนไดออกไซด์ที่เกิดข้ึนได้ถูกดักจับด้วยแคลเซียมออกไซด์ผ่านปฏิกิริยาคาร์บอเนชันซึ่ง
เป็นปฏิกิริยาคายความร้อน ทำให้ปริมาณคาร์บอนไดออกไซด์ลดน้อยลง ส่งผลให้ได้ไฮโดรเจนที่มี
ความบริสุทธ์ิเพิ่มข้ึน ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อ
คาร์บอนและอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อค่าประสิทธิภาพเชิงความร้อนในรูปที่ 5.5 
แสดงให้เห็นว่า การเพิ่มขึ้นของอัตราส่วนไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอน ส่งผลให้
ประสิทธิภาพทางความร้อนในช่วงแรกมีค่าเพิ่มขึ้น เนื่องจากการเพิ่มข้ึนของไฮโดรเจนที่ผลิตได้ แต่
เมื่ออัตราส่วนของไอน้ำเพิ่มข้ึนต่อเนื่องจนกระทั่งมากกว่า 1.5 (เมื่ออุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง
เป็น 650  700  และ 750 องศาเซลเซียส) พบว่าประสิทธิภาพของระบบลดลง ซึ่งเป็นผลมาจาก
ปริมาณไอน้ำที่มากเกินไปซึ่งจำเป็นต้องใช้ความร้อนจากภายนอกมาเพิ่มอุณหภูมิเพื่อเปลี่ยนน้ำให้
กลายเป็นไอน้ำก่อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ ดังนั้นจึงส่งผลให้ประสิทธิภาพเชิงความร้อนของระบบลดลง ใน
ส่วนของอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง เนื่องจากการเพิ่มข้ึนของอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง
ส่งผลให้สามารถผลิตไฮโดรเจนได้เพิ่มข้ึน ด้วยเหตุน้ีจึงทำให้กระบวนการมีประสิทธิภาพเพิ่มข้ึน 

 จากการเพิ่มข้ึนของอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอนเป็น
สาเหตุที่ทำให้ไฮโดรเจนที่ได้ในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำลดลง และเมื่อพิจารณาความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจนที่
ผลิตได้จากเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงประกอบกับประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ พบว่าที่
สภาวะการทำงานของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ (TSR) ที่อุณหภูมิ 500 องศาเซลเซียส อัตราส่วนของเหล็ก
ออกไซด์ต่อคาร์บอนเท่ากับ 0.5 อัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอนเท่ากับ 0.8 และ
อัตราส่วนอัตราส่วนไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอนเท่ากับ 1.5 กระบวนการเคมิคอล
ลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ควรทำงานที่อัตราส่วนของไอน้ำที่เหมาะสม
ที่ 1.5 อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงเท่ากับ 650 องศาเซลเซียส ซึ่งในสภาวะดังกล่าวให้สัดส่วน
ผลได้ของไฮโดรเจนที่ผลิตจากเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลงิและเตาปฏิกรณ์ไอน้ำเทา่กับ 0.0317 และ 0.0138 
ตามลำดับ โดยมีความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจนที่ ได้จากเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงคือ 82.43% และ
ประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการคือ 55.49% 
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รูปท่ี 5.1 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอน
และอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อสัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง
และเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ (Fe3O4/C = 0.5, CaO/C = 0.8, SSR/C = 1.5, TSR = 500 °C 

 

รูปท่ี 5.2 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอน
และอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่สง่ผลต่อสดัสว่นผลได้ของไฮโดรเจนทั้งหมด (Fe3O4/C = 0.5, 
CaO/C = 0.8, SSR/C = 1.5, TSR = 500 °C) 
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รูปท่ี 5.3 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอน
และอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อความเข้นข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์ในเตาปฏิกรณ์
เช้ือเพลิง (Fe3O4/C = 0.5, CaO/C = 0.8, SSR/C = 1.5, TSR = 500 °C) 

 

 

รูปท่ี 5.4 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอน
และอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อความบริสุทธ์ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง 
(Fe3O4/C = 0.5, CaO/C = 0.8, SSR/C = 1.5, TSR = 500 °C) 
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รูปท่ี 5.5 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอน
และอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อค่าประสิทธิภาพเชิงความร้อน (Fe3O4/C = 0.5, 
CaO/C = 0.8, SSR/C = 1.5, TSR = 500 °C) 

5.1.2 ผลกระทบของอัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคารบ์อน (Fe3O4/C) และอุณหภูมิของ

เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง (TFR) 

 ผลกระทบจากอัตราสว่นของเหลก็ออกไซด์ต่อคาร์บอนที่ส่งผลต่อสัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจน
ในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงและเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ สัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนทั้งหมดจากกระบวนการ 
ความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจน และประสิทธิเชิงความร้อนของกระบวนการแสดงในรูปที่ 5.6-5.10 
ภายใต้สภาวะการทำงานของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่อุณหภูมิระหว่าง 600-750 องศาเซลเซียส เตา
ปฏิกรณ์ไอน้ำที่อุณหภูมิ 500 องศาเซลเซียส และกำหนดให้อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอนคือ 1.5 อัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอนคือ 0.8 และ
อัตราส่วนอัตราส่วนไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอน 1.5 จากรูปที่ 5.6 แสดงผลของ
การเปลี่ยนแปลงอัตราสว่นของเหลก็ออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่มีต่อ
สัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงและเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ พบว่าเมื่ออุณหภูมิของเตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงเป็น 600 องศาเซลเซียส การเพิ่มอัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ส่งผลต่อสัดส่วนผลได้
ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำเพียงเล็กน้อย แต่เมื่ออุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงเพิ่มข้ึน 
สัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำเพิ่มข้ึนอย่างมากเมื่อเพิ่มอัตราส่วนของเหล็กออกไซด์
ต่อคาร์บอนจาก 0 ถึง 0.6 จากนั้นจึงเริ่มคงที่ที่อัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอนมากกว่า 0.6 
ในขณะที่สัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงค่อยๆ ลดลง ปรากฏการณ์ดังกล่าวเป็น
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ผลมาจากการเพิ่มอัตราส่วนเหล็กต่อคาร์บอนภายในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงช่วยทำให้เกิดปฏิกิริยา
ระหว่าง CH4 กับ Fe3O4 เป็น Fe0.947O (สมการ 2.16)  ซึ่งปริมาณ Fe0.947O ที่เพิ่มข้ึนจะทำให้มีตัว
ทำปฏิกิริยาเพื่อเกิดปฏิกิริยาไอน้ำ- เหล็ก (สมการ 2.19)  กับไอน้ำในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำเพิ่มข้ึน ส่งผล
ให้ไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำที่ผลิตได้มีปริมาณเพิ่มข้ึน สำหรับปริมาณไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์
เช้ือเพลิงที่ลดลงนั้น เป็นผลมาจากเหล็กออกไซด์ที่เพิ่มข้ึนทำให้มีการเกิดปฏิกิริยาระหว่าง Fe3O4 กับ 
H2 ซึ่งเป็นปฏิกิริยาย้อนกลับของปฏิกิริยาไอน้ำ-เหล็ก (สมการ 2.19)  อย่างไรก็ตาม จากปริมาณของ
ไฮโดรเจนที่เพิ่มข้ึนอย่างมากจากเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ ส่งผลให้สัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนทั้งหมดเพิ่มข้ึน
เมื่อเพิ่มอัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอนดังแสดงในรูปที่ 5.7 

รูปที่  5.8 แสดงการเพิ่ ม ข้ึนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอนที่ ส่งผลความเข้มข้นของ

คาร์บอนมอนอกไซด์ในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลงิ พบว่า เมื่ออุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลงิดำเนินการที่ 

600 และ 650 องศาเซลเซียส จะส่งผลให้ความเข้มข้นของคาร์บอนมอนออกไซด์ลดลงเล็กน้อย และ

เมื่ออุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงเพิ่มข้ึนเป็น 700 องศาเซลเซียส ปริมาณเหล็กออกไซด์ที่เพิ่มข้ึน

ส่งผลให้ความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์เพิ่มข้ึน โดยคาร์บอนมอนอกไซด์ที่เพิ่มข้ึนนั้นเกิดจาก

การทำปฏิกิริยาระหว่างเหล็กออกไซด์ (Fe3O4) และมีเทนด้วยปฏิกิริยาการออกซิเดชันบางส่วน 

(สมการ 2.16) และเมื่ออุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงเท่ากับ 750 องศาเซลเซียส ความเข้มข้น

ของคาร์บอนมอนอกไซด์จะลดลงเมือ่เพิ่มปรมิาณเหล็กออกไซด์เพิ่มข้ึน เนื่องมาจากที่อุณหภูมิสูงเหลก็

ออกไซด์จะเกิดปฏิกิริยาออกซิเดชันแบบสมับูรณ์กับมีเทน (สมการ 2.17) เกิดเป็นคาร์บอนไดออกไซด์ 

และเมื่อพิจารณาในส่วนของอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่มีต่อความเข้มข้นของคาร์บอนมอน

ออกไซด์พบว่า อุณหภูมิที่เพิ่มข้ึนทำให้ความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์เพิ่มข้ึน โดยเป็นผลมา

จากคาร์บอนมอนอกไซด์ที่เกิดข้ึนมีความสามารถในการเกิดปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สซิฟต์ (สมการ 2.14) 

ลดน้อยลง โดยปฏิกิริยานี้เป็นปฏิกิริยาคายความร้อนซึ่งสามารถเกิดข้ึนได้ดีที่อุณหภูมิต่ำ 

รูปที่ 5.9 แสดงผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราสว่นของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิ
ของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง แสดงให้เห็น
ว่าไฮโดรเจนที่ผลิตได้จากเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงมีความบริสุทธ์ิเพิ่มข้ึนเมื่อเพิ่มอัตราส่วนของเหล็ก
ออกไซด์ต่อคาร์บอนภายใต้สภาวะอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงระหว่าง 600 -700 องศา
เซลเซียส แต่ความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจนกลับลดลงเมื่อเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงของกระบวนการเคมิคอล
ลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ทำงานที่อุณหภูมิเท่ากับ 750 องศาเซลเซียส 
เป็นผลมาจากปริมาณ Fe3O4  ที่เพิ่มข้ึนทำให้ปฏิกิริยาระหว่างมีเทนและเหล็กออกไซด์เกิดไดเ้พิ่มข้ึน 
โดยผลิตภัณฑ์ที่ได้คือ CO และ CO2 ซึ่งที่อุณหภูมิต่ำ CO2 จะถูกดักจับด้วยแคลเซียมออกไซด์และ 
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CO สามารถเกิดปฏิกิริยากับไอน้ำด้วยปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต์ (สมการ 2.14) ส่งผลให้ปริมาณของ 
CH4 CO และ CO2 ลดลง แต่ที่อุณหภูมิสูงปฏิกิริยาแคลซิเนชันเกิดข้ึนได้ยาก จึงทำให้ไฮโดรเจนที่ได้มี
ความบริสุทธ์ิลดลง 

 รูปที่ 5.10 แสดงผลของประสิทธิภาพเชิงความร้อนจากการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของเหล็ก
ออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง พบว่าการเพิ่มข้ึนของเหล็กออกไซด์ส่งผล
ให้ประสิทธิภาพเชิงความร้อนเพิ่มข้ึนในทุกอุณภูมิของการดำเนินการของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง 
เนื่องจากการเพิ่มข้ึนของไฮโดรเจนที่ผลิตได้ รวมทั้งความร้อนที่ได้จากเหล็กออกไซด์และแคลเซียม
ออกไซด์ที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงทำให้ เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงมีความต้องการความร้อนจาก
ภายนอกลดลง ด้วยเหตุนี้จึงทำให้ประสิทธิเชิงความร้อนของกระบวนการมีค่าเพิ่มข้ึน เมื่อพิจารณา
สภาวะที่เหมาะสมของกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ 
แม้ ว่าที่อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงดำเนินการที่  700 องศาเซลเซียส  กระบวนการมี
ประสิทธิภาพเชิงความร้อนสูงสุด เต่เมื่อพิจารณาถึงความบริสทุธ์ิของไฮโดรเจนร่วมด้วยแล้วพบว่าควร
ทำงานที่อุณภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงเท่ากบั 650 องศาเซลเซียส และอัตราส่วนของเหล็กออกไซด์
เท่ากับ 0.5 ซึ่งให้สัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำเท่ากับ 0.0138 และทำให้
กระบวนการมีประสิทธิเชิงความร้อนเป็น 55.49% 
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รูปท่ี 5.6 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อสัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงและเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ 

(SFR/C =1.5, CaO/C = 0.8, SSR/C = 1.5, TSR = 500 °C) 

 
รูปท่ี 5.7 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์ในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง  (SFR/C = 
1.5, CaO/C = 0.8, SSR/C = 1.5, TSR = 500 °C) 
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รูปท่ี 5.8 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อสัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนทั้งหมด  (SFR/C = 1.5, CaO/C = 0.8, SSR/C 
= 1.5, TSR = 500 °C) 
 
 

 

รูปท่ี 5.9 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่สง่ผลต่อความบริสทุธ์ิของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง (SFR/C = 1.5, CaO/C 
= 0.8, SSR/C = 1.5, TSR = 500 °C) 
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รูปท่ี 5.10 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่สง่ผลต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อน   (SFR/C = 1.5, CaO/C = 0.8, SSR/C = 1.5, 
TSR = 500 °C) 
 

5.1.3 ผลกระทบของอัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอน (CaO/C) อุณหภูมิของเตา

ปฏิกรณ์เช้ือเพลงิ (TFR) 

 ในหัวข้อนี้เป็นการศึกษาผลของอัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอนที่มีการ
เปลี่ยนแปลงระหว่าง 0-1 ที่ส่งผลต่อประสิทธิภาพการทำงานของกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิ
เคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ โดยเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงภายในกระบวนการดำเนินการที่
อุณหภูมิ 600-750 องศาเซลเซียส เตาปฏิกรณ์ไอน้ำดำเนินการที่อุณหภูมิ 500 องศาเซลเซียส 
อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอนคือ 1.5 อัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ 
คือ 0.5 และอัตราส่วนอัตราส่วนไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอน 1.5 เมื่อพิจารณาจาก
รูปที่ 5.11-5.15 พบว่าที่อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงเท่ากับ 750 องศาเซลเซียส การเพิ่มข้ึนของ
อัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ไม่ส่งผลกระทบต่อกระบวนการ เนื่องจากปฏิกิริยาคาร์บอเนชัน (สมการ 
2.18) เป็นปฏิกิริยาคายความร้อนซึ่งสามารถเกิดได้ดีที่อุณหภูมิต่ำ ดังนั้นเมื่อเครื่องปฏิกรณ์เช้ือเพลิง
ดำเนินการที่อุณหภูมิสูงการเพิ่มอัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์จึงไม่ส่งผลต่อกระบวนการ แต่เมื่อ
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลงิอยู่ระหว่าง 600-700 องศาเซลเซียส การเพิ่มของแคลเซยีมออกไซด์
ส่งผลให้ได้ผลิตภัณฑ์ไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงและเตาปฏิกรณ์ไอน้ำเพิ่มขึ้น ดังแสดงในรูปที่ 
5.11 เนื่องจากการเพิ่มข้ึนของแคลเซียมออกไซด์เกิดได้ดีที่อุณหภูมิต่ำ ทำให้คาร์บอนไดออกไซด์
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สามารถถูกดักจับดัวยแคลเซียมออกไซด์ด้วยปฏิกิริยาคาร์บอเนชัน (สมการ 2.18) เพิ่มขึ้น ส่งผลให้
สมดุลของการเกิดปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สซิฟต์และปฏิกิริยาการรีฟอร์มิงด้วยด้วยไอน้ำ (สมการ 2.14 
และ 2.15) เลื่อนไปข้างหน้า จึงทำให้ได้ไฮโดรเจนเพิ่มขึ้นทั้งในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงและเตาปฏิกรณ์
ไอน้ำ ดังนั้นสัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนทั้งหมดจึงเพิ่มข้ึนเมื่อเพิ่มอัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อ
คาร์บอน ดังแสดงในรูปที่ 5.12 

 รูปที่ 5.13 แสดงผลของอัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอนที่ส่งผลต่อ

ความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์ในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง พบว่าที่อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์

เช้ือเพลิงเท่ากับ 600 650 และ 700 องศาเซลเซียส การเพิ่มข้ึนของเหล็กออกไซด์ส่งผลให้ความ

เข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์ลดลง เนื่องจากคาร์บอนไดออกไซด์ที่ เกิดข้ึนถูกดักจับด้วยแคลเซียม

ออกไซด์ด้วยฏิกิริยาคาร์บอเนชัน (สมการ 2.18) ทำให้ให้ปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟต์เกิดข้ึนได้ดีส่งผล

ให้คาร์บอนมอนอกไซด์ลดลง  ซึ่งส่งผลความบริสุทธ์ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงเพิ่มข้ึน ดัง

รูปทื่ 14  และเมื่ออุณหภมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงเพิ่มเป็น 800 องศาเซลเซียส พบว่าการเพิ่มข้ึน

ของแคลเซียลออกไซด์ไม่ส่งผลต่อกระบวนการ 

 จากรูปที่ 5.15 แสดงถึงความสัมพันธ์ระว่างอัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอนและ
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ พบว่าเมื่อ
เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงดำเนินงานที่อุณหภูมิ 750 องศาเซลเซียส การเพิ่มขึ้นของแคลเซียมออกไซด์ไม่
ส่งผลกระทบต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ ในขณะที่การดำเนินงานของเตาปฏิกรณ์
เช้ือเพลิงที่ช่วงอุณหภูมิระหว่าง 600-700 องศาเซลเซียส การเพิ่มข้ึนของอัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์
ต่อคาร์บอนส่งผลให้ประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการเพิ่มข้ึน เนื่องจากปฏิกิริยาคาร์บอเน
ชันเป็นปฏิกิริยาคายความร้อนซึ่งเกิดได้ดีที่อุณหภูมิต่ำ โดยการเติมแคลเซียมออกไซด์ช่วยเพิ่มการดัก
จับคาร์บอนไดออกไซด์ (สมการ 2.18) ทำให้คาร์บอนไดออกไซด์ในระบบลดลง ส่งผลให้สมดุลของ
ปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟ (สมการ 2.14) เลื่อนไปข้างหน้า จึงไดผ้ลิตภัณฑ์ไฮโดรเจนเพิ่มข้ึน นอกจากนี้ 
ปฏิกิริยาคาร์บอเนชันเป็นปฏิกิริยาคายความร้อนจึงช่วยลดภาระทางความร้อนจากการนำความร้อน
จากภายนอกเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงอีกด้วย จากผลการศึกษาผลกระทบของการเปลี่ยนแปลง
อัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง พบว่าความบริสุทธ์
ของไฮโดรเจนที่ได้มีค่าสูงสุดเมื่อเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงดำเนินการที่อุณหภูมิ 650 องศาเซลเซียส และ
อัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอนเท่ากับ 0.8 ซึ่งให้สัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนทั้งหมดคือ 
0.0455 ให้ไฮโดรเจนที่มีความบริสุทธ์ิ 82.98 % และประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการเคมิ
คอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์มีค่าเป็น 53.06 % 
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รูปท่ี 5.11 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อสัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงและเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ   
(SFR/C = 1.5, Fe3O4/C = 0.5, SSR/C = 1.5, TSR = 500 °C) 

 

รูปท่ี 5.12 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อสัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนทั้งหมด   (SFR/C = 1.5, Fe3O4/C = 0.5 
SSR/C = 1.5, TSR = 500 °C) 



 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 64 

 
รูปท่ี 5.13 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์ในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง (SFR/C = 
1.5, Fe3O4/C = 0.5 SSR/C = 1.5, TSR = 500 °C) 
 

 

รูปท่ี 5.14 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง (SFR/C = 1.5, 
Fe3O4/C = 0.5, SSR/C = 1.5, TSR = 500 °C) 
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รูปท่ี 5.15 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ (SFR/C = 1.5, Fe3O4/C = 
0.5 , SSR/C = 1.5, TSR = 500 °C) 
 

5.1.4 ผลกระทบของอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสูเ่ตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอน (SSR/C) 

และอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ (TSR) 

 ในหัวข้อนี้แสดงผลการศึกษาการวิเคราะห์ผลกระทบของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำ
ต่อคาร์บอนที่สงผลต่อสัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจน ความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจน และความเข้มข้นของ
คาร์บอนมอนอกไซด์ในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ ภายใต้การดำเนินการของเตาปฏิกรณ์ที่มีอุณหภูมิเท่ากับ 
650 °C อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอนเท่ากับ 1.5 อัตราส่วนของ
เหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอนเท่ากับ 0.5 และอัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอนเท่ากับ 0.8 
โดยทำการศึกษาอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอนระหว่าง 0.5-4 และ
ศึกษาการเปลี่ยนแปลงของอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำระว่าง 400-700 องศาเซลเซียส  

รูปที่ 5.16 แสดงผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อ
คาร์บอนและอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำที่มีต่อสัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ  
พบว่าเมื่อกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ดำเนินงานที่
อุณภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำเท่ากับ 400 500 และ 600 องศาเซลเซียส การเพิ่มข้ึนของอัตราส่วนของ
ไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอนส่งผลให้สัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ
เพิ่มข้ึนเล็กน้อยเท่านั้น เนื่องจากในช่วงแรกปริมาณน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำมีปริมาณเพียง
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พอที่จะสามารถเปลี่ยน Fe0.947O เป็น FeO ได้ทั้งหมด และเมื่ออุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เพิ่มข้ึนเป็น 
700 °C  พบว่าไฮโดรเจนที่ ได้จะเพิ่ม ข้ึนอย่างมีนัยสำคัญ เฉพาะในช่วง  0.5-1 จากนั้นมีการ
เปลี่ยนแปลงเพิ่มข้ึนเล็กน้อย เนื่องจากปริมาณไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำที่มากเกินพอในการ
เกิดปฏิกิริยาระหว่าง Fe0.947O  กับไอน้ำ โดยในช่วงแรก Fe0.947O ได้เปลี่ยนเป็น Fe3O4 อย่าง
สมบูรณ์ด้วยปฏิกิริยาไอน้ำ-เหล็ก (สมการ 2.20) ต่อมาเมื่อเพิ่มปริมาณไอน้ำมากขึ้น ไอน้ำส่วนเกินจึง
ทำปฏิกิริยากับคาร์บอนมอนนอกไซด์ด้วยปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟ (สมการ 2.14) ด้วยเหตุนี้จึงทำให้
สัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนจึงมีการเปลี่ยนแปลงเพิ่มข้ึนเพียงเล็กน้อยเทา่น้ันเมื่อเพิ่มปริมาณของไอน้ำ 

รูปที่ 5.17 แสดงผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อ
คาร์บอนและอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำที่มีผลต่อความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ 
พบว่าที่อุณหภูมิน้อยกว่า 600 องศาเซลเซียส ความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจนที่ผลิตได้จากเตาปฏิกรณ์ไอ
น้ำจะคงที่ในช่วงแรก (น้อยกว่า 1.5) จากนั้นจึงค่อย ๆ ลดลงเมื่ออัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตา
ปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอนเพิ่มข้ึน เนื่องจากที่อัตราส่วนของไอน้ำต่อคาร์บอนต่ำ ก๊าซผลิตภัณฑ์ที่
เกิดข้ึนจะเข้าสู่สมดุลของปฏิกิริยาระหว่างปฏิกิริยาก๊าซ -ของแข็ง (สมการ 2.19 - 2.21) ทำให้
องค์ประกอบของก๊าซผลิตภัณฑ์คงที่ อย่างไรก็ตาม เมื่อเพิ่มอัตราส่วนไอน้ำต่อคาร์บอน Fe0.947O  ถูก
เปลี่ยนรูป เป็น Fe3O4 ทั้ งหมดและความบริสุท ธ์ิของไฮโดรเจนจะลดลงเนื่ องจากปริมาณ
คาร์บอนไดออกไซด์ที่เพิ่มขึ้นจากปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟ (สมการ 2.14)  และปฏิกิริยาแคลซิเนชัน 
(สมการ 2.21)  เมื่อพิจารณาผลของอุณหภูมิ พบว่าเมื่อเตาปฏิกรณ์ไอน้ำทำงานที่อุณหภูมิ 700 องศา
เซลเซียส ความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจนจะลดลงอย่างชัดเจนจากการเกิดปฏิกิริยาแคลซิเนชัน  (สมการ 
2.21)  ซึ่ ง เป็ นปฏิกิ ริยาดูดความร้อนและสามารถเกิดได้ดี ที่ อุณห ภูมิ สู ง  ทำให้ มี ปริมาณ
คาร์บอนไดออกไซด์ปนอยู่ในแก๊สผลิตภัณฑ์เพิ่มข้ึน ดังนั้นควรให้เตาปฏิกรณ์ไอน้ำทำงานที่อุณหภูมิ
ต่ำลงที่ 500 องศาเซลเซียส ที่อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอนเป็น 1.5 
ซึ่งจะทำให้กระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์สามารถ
ผลิตไฮโดรเจนที่มีความบริสุทธ์ิ 99.93 % และให้ผลได้ของไฮโดรเจนจากเตาปฏิกรณ์ไอน้ำเป็น 
0.0138 

ปัญหาที่สำคัญของการใช้ไฮโดรเจนบริสุทธ์ิเป็นเช้ือเพลิงสำหรับเซลล์เช้ือเพลิงชนิดเยื่อ
แลกเปลี่ยนโปรตอนแบบอุณหภูมิต่ำ (LT-PEMFC) คือการปนเปื้อนของคาร์บอนมอนอกไซด์ใน
เช้ือเพลิง ซึ่งค่าความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์ควรมีปริมาณไม่เกิน 50 ppm (Pt/Ru เป็น
ตัวเร่งปฏิกิริยา) ดังนั้นในงานวิจัยนี้จึงได้ศึกษาผลของความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์ใน
ไฮโดรเจนที่ผลิตได้จากเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ รูปที่ 5.18 แสดงผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำ
ที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำที่ส่งผลต่อความเข้มข้น
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ของ CO พบว่าการเพิ่มข้ึนของอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกิริยาไอน้ำต่อคาร์บอน ทำให้
ความเข้มข้นของคาร์บอนมอนนอกไซด์ลดลงในทุกช่วงอุณหภูมิ เนื่องจากการเพิ่มปริมาณไอน้ำทำให้
เพิ่มการเกิดปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟ (สมการ 2.14) ระหว่างไอน้ำและ CO เพื่อเปลี่ยนไปเป็น
ไฮโดรเจนและก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์ เมื่อพิจารณาผลของอุณหภูมิ พบว่าอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์
ไอน้ำที่เพิ่มขึ้นทำให้ความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์เพิ่มขึ้น เป็นผลมาจากปฏิกิริยาการนำกลับ 
CaCO3 เป็น CaO ที่เกิดข้ึนได้ดีที่อุณหภูมิสูง อย่างไรก็ตาม แม้ว่าที่อุณหภูมิ 400 °C คาร์บอนมอน
ออกไซด์ที่ได้จะมีความเข้มข้นต่ำ แต่เนื่องจากที่อุณหภูมิดังกล่าวทำให้ปฏิกิริยาไอน้ำ-เหล็ก (สมการ 
2.19) มีอัตราการเกิดปฏิกิริยาที่ต่ำ ดังนั้นอุณหภูมิที่เหมาะสมของการเกิดปฏิกิริยาควรอยู่ระหว่าง 
500-600 องศาเซลเซียส จากรูปที่ 5.15 ความเข้มข้นของคาร์บอนไดออกไซด์ที่ได้มีความเข้มข้นต่ำ
กว่า 50 ppm เมื่อให้เตาปฏิกรณ์ไอน้ำทำงานที่อุณหภูมิ 500 องศาเซลเซียส และอัตราส่วนของไอน้ำ
ที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอนเป็น 1.5 

 พิจารณารูปที่ 5.19 ซึ่งแสดงผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตา
ปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำที่ส่งผลต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อน 
พบว่าการเพิ่มข้ึนของอัตราอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่ เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอนทำให้
ประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการลดลง เป็นผลมาจากปริมาณไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์
ไอน้ำเพิ่มข้ึนแต่กลับผลิตไฮโดรเจนเพิ่มข้ึนไดเ้พียงเล็กน้อย ในขณะที่กระบวนต้องใช้ความร้อนจาก
ภายนอกเพิ่มข้ึนสูงในการเพิ่มอุณหภูมิเพื่อเปลี่ยนน้ำให้เป็นไอน้ำก่อนป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำ ด้วย
เหตุน้ีจึงทำให้ประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการลดลง จากการศึกษาพบว่าเมื่ออุณหภูมิของ
เตาปฏิกรณ์ไอน้ำเป็น 500 องศาเซลเซียส และอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อ
คาร์บอนเป็น 1.5 ทำให้กระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจบัคาร์บอนไดออกไซด์
มีประสิทธิภาพเชิงความร้อนเท่ากับ 59.36% 
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รูปท่ี 5.16 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอนและ
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำที่ส่งผลต่อสัดสว่นผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ  (Fe3O4/C = 
0.5, CaO/C = 0.8, SFR/C = 1.5, TFR = 650 °C) 
 

 

 

รูปท่ี 5.17 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอนและ
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำที่ส่งผลต่อความบริสทุธ์ิของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ  (Fe3O4/C = 
0.5, CaO/C = 0.8, SFR/C = 1.5, TFR = 650 °C) 
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รูปท่ี 5.18 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอนและ
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำที่ส่งผลต่อความเข้มข้นของ CO  (Fe3O4/C = 0.5, CaO/C = 0.8, 
SFR/C = 1.5, TFR = 650 °C) 
 

 

รูปท่ี 5.19 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอนและ
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำที่ส่งผลต่อประสิทธิภาพเชิงความร้อน (Fe3O4/C = 0.5, CaO/C = 0.8, 
SFR/C = 1.5, TFR = 650 °C) 
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5.1.5 พลงังานความรอ้นที่ใช้สุทธิ 

 กระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ประกอบไป
ด้วยเตาปฏิกรณ์จำนวน 3 เครื่อง โดยมีปฏิกิริยาเคมีต่าง ๆ เกิดข้ึนภายในเตาปฏิกรณ์แต่ละเครื่อง 
ดังนั้นค่าภาระทางความร้อนหรือความต้องการความร้อนที่ใช้สุทธิจึงมีค่าไม่เท่ากัน ดังนั้นเพื่อให้
สามารถเข้าใจถึงกระบวนการที่เกิดข้ึนเพิ่มมากขึ้น จึงมีการคำนวณความร้อนสุทธิอย่างง่ายซึ่งสามารถ
คำนวณได้โดยใช้สมการต่อไปนี้ สำหรับค่าภาระทางความร้อน (net heat duty) ที่ได้จากเตาปฏิกรณ์
แต่ละเครื่องสามารถคำนวนได้จากสมการที่ 5.1 

( ) i i i i

out in

Q heat duty n h n h= −       (5.1) 

เมื่อ in  และ ih คืออัตราการไหลเชิงโมลและเอลทาลปีเชิงโมลจำเพาะขององค์ประกอบ i โดยภาระ

ทางความร้อนสุทธิหรือความต้องการความร้อนสุทธิของเตาปฏิกรณ์ทั้งหมดสามารถคำนวนได้ตาม

สมการที่ 5.2 

,total reactor FR SR CALQ Q Q Q= + +       (5.2) 

โดยเครื่องหมายบวกหรอืลบของ Q บ่งบอกว่ากระบวนการดังกลา่วเป็นกระบวนการดูดความร้อนหรอื
คายความร้อนตามลำดับ ในรูปที่  5.17 -5.18 แสดงผลของอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่ เตา
ปฏิกิริยาเช้ือเพลิงต่อคาร์บอน และอัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อพลังงานความร้อนที่ใช้สุทธิในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง พบว่าที่อุณหภูมิต่ำ 
(600-650 °C) เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงเกิดสภาวะคายความร้อน เนื่องจากปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิฟ 
(สมการ 2.14) และปฏิกิริยาคาร์บอเนชัน (สมการ 2.18) ซึ่งเป็นปฏิกิริยาที่เกิดข้ึนได้ดีที่อุณหภูมิต่ำ 
เมื่อพิจารณาผลของอัตราส่วนไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอนและอัตราส่วนของ
เหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอน พบว่าการเพิ่มข้ึนของอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกิริยาเช้ือเพลิง
ต่อคาร์บอนส่งผลให้ภาระทางความร้อนของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงมีแนวโน้มสูงข้ี น (รูปที่ 5.20) 
ในขณะที่การเพิ่มข้ึนของอัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอน ทำให้ภาระทางความร้อนมีแนวโน้ม
ลดลง (รูปที่ 5.21) เนื่องจากปริมาณไอน้ำที่สูงข้ึนทำให้เกิดปฏิกิริยากับมีเทนเพิ่มข้ึนด้วยปฏิกิริยาการ
รีฟอร์มมิงด้วยไอน้ำ (สมการ 2.15) ซึ่งเป็นปฏิกิริยาดูดความร้อน อีกทั้งยังต้องใช้ความร้อนเพิ่มข้ึน
เพื่อให้ความร้อนกับไอน้ำ ทำให้พลังงานความร้อนสุทธิที่ต้องการในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงสูงข้ึน  
แตกต่างจากการเพิ่มข้ึนของอัตราส่วนของเหล็กต่อคาร์บอน ด้วยปริมาณของแข็งที่หมุนเวียนใน
กระบวนการจำนวนมาก ซึ่งมีส่วนช่วยในการนำกลับความร้อนมาให้กับเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง ดังนั้น
ความร้อนสุทธิที่ต้องการใช้ในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงจึงลดง 
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 เมื่อพิจารณาความต้องการความร้อนสุทธิของเตาปฏิกรณ์ทั้งหมดของกระบวนการพบว่า ณ 
ทุกอุณหภูมิของการดำเนินการของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์
เช้ือเพลิงต่อคาร์บอนที่เพิ่มขึ้น ส่งผลให้ความต้องการพลังงานความร้อนที่ใช้สุทธิเพิ่มข้ึน (รูปที่ 5.22) 
ในขณะที่การเพิ่มข้ึนของอัตราส่วนเหลก็ออกไซด์ต่อคาร์บอนส่งผลให้ความต้องการพลังงานความร้อน
สุทธิเพิ่มข้ึนเพียงเล็กน้อย (รูปที่ 5.23) โดยที่ความต้องการความร้อนทั้งหมดหรือพลังงานความร้อนที่
ใช้สุทธิส่วนใหญ่ข้ึนอยู่กับภาระทางความร้อนของเตาแคลซิเนอร ์การเพิ่มไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์
เช้ือเพลิงต่อคาร์บอน ทำให้ปริมาณของ CaCO3 เพิ่มข้ึนจากการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ได้มากขึ้น 
ดังนั้นเตาแคลซิเนอร์จึงต้องการความร้อนเพิ่มข้ึนในการแปรสภาพของ  CaCO3 เป็น CaO ด้วย
ปฏิกิริยาแคลซิเนชัน (สมการ 2.21) ซึ่งเป็นปฏิกิริยาดูดความร้อน  

 

 

 

รูปท่ี 5.20 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอน
และอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อพลังงานความร้อนที่ใช้สุทธิในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง 
(Fe3O4/C = 0.5, CaO/C = 0.8, SSR/C = 1.5, TSR = 500 °C) 
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รูปท่ี 5.21 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่สง่ผลต่อพลังงานความร้อนที่ใช้สุทธิในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง (SFR/C = 1.5, CaO/C 
= 0.8, SSR/C = 1.5, TSR = 500 °C) 

        

 

รูปท่ี 5.22 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอนและ
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อพลังงานความร้อนที่ใช้สุทธิ (Fe3O4/C = 0.5, CaO/C = 0.8, 
SSR/C = 1.5, TSR = 500 °C) 
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รูปท่ี 5.23 ผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอนและอุณหภูมิของเตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงที่ส่งผลต่อพลังงานความร้อนที่ใช้สุทธิ (SFR/C = 1.5, CaO/C = 0.8, SSR/C = 1.5, 
TSR = 500 °C) 

5.2 การวิเคราะห์หาสภาวะท่ีเหมาะสมของกระบวนการ 

 จากผลการศึกษาผลกระทบของตัวแปรต่าง ๆ ที่ส่งผลต่อกระบวนการก่อนหน้าน้ี พบว่าตัว
แปรทั้งหมดล้วนส่งผลกระทบต่อสัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจน ความบริสุทธ์ิของไฮโดรแจน และ
ประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการทั้งสิ้น ด้วยเหตุนี้จึงนำมาสู่การหาสภาวะดำเนินการที่
เหมาะสมของกระบวนการ โดยตัวแปรที่พิจารณา ได้แก่ อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์
เช้ือเพลิงต่อคาร์บอน อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอน อัตราส่วนของ
แคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอน และอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง โดยกำหนดให้อัตราส่วนของ
เหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอนคือ 0.5 และอุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำคือ 500 องศาเซลเซียส 
เนื่องจากเป็นอุณหภูมิที่เหมาะสมในการเกิดปฏิกิริยาเมื่อพิจารณาในด้านอุณหพลศาสตร์ สำหรับ
อุณหภูมิของเตาแคลซิเนอร์คือ 860 องศาเซลเซียส ซึ่งเป็นอุณหภูมิที่สูงพอที่ทำให้เกิดปฏิกิริยาเพื่อ
เปลี่ยนแคลเซียมคาร์บอเนตเป็นแคลเซียมออกไซด์ได้ทั้งหมด และกำหนดให้มีอัตราการป้อนของชีว
มวลคือ 100 กิโลกรัมต่อช่ัวโมง  โดยมีวัตถุประสงค์ของการแก้ปัญหา (Objective function) คือ 
การหาค่าประสิทธิเชิงความร้อนที่สูงที่สุด ( )th ที่ได้จากกระบวนการ ซึ่งความร้อนที่ต้องการใช้
ทั้งหมดสำหรับกระบวนการนี้สามารถหาได้จากสมการที่ 5.1 

1 2total FR SR CAL H HQ Q Q Q Q Q= + + + +      (5.1) 
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เมื่อ QFR QSR QCAL QH1 และ QH2 คือ ค่าภาระทางความร้อน (Heat duty) ของหน่วยจำลอง FR SR 

CAL HEATER1 และ HEATER2 ตามลำดับ 

สำหรับการแก้ปัญหาเพื่อหาสภาวะที่เหมาะสมของกระบวนการในครั้งนี้ จะดำเนินการ
ภายใต้เงื่อนไข (Constraint) ดังต่อไปนี้ ได้แก่ (1) ความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจนที่ได้จากเตาปฏิกรณ์
เช้ือเพลิงมากกว่าหรือเท่ากับ 82% (2) ความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์ในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำน้อย
กว่าหรือเท่ากับ 50 ppm และ (3) ปริมาณไฮโดรเจนที่ได้จากเตาปฏิกรณ์ไอน้ำมากกว่าหรือเท่ากับ 
1.4  กิโลโมลต่อช่ัวโมง โดยเงื่อนไขเหล่านี้มาจากข้อมูลการศึกษาผลกระทบของตัวแปร  และความ
เข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์ต้องสามารถใช้กับเซลล์เช้ือเพลิงชนิดเยื่อแลกเปลี่ยนโปรตอนแบบ
อุณหภูมิต่ำ (LT-PEMFC) 

เมื่ อกำหนดตัวแปรและเงื่อนไขของการแก้ปัญหาเพื่ อหาสภาวะที่ เหมาะสมของ
กระบวนการเคมิคอลลปูปงิแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์เรียบร้อยแล้ว จะอาศัย
โปรแกรมเอสเพนพลัส เป็นเครื่องมือที่ใช้ในการแก้ปัญหาครั้งนี้ โดยแบบจำลองที่ใช้ในการแก้ปัญหา 
แสดงดังรูปที่ 5.24 สำหรับผลของการแก้ปัญหาเพื่อหาสภาวะที่เหมาะสมที่ทำให้กระบวนการมีค่า
ประสิทธิภาพเชิงความร้อนสูงสุดและสอดคล้องกับเงื่อนไขที่กำหนด  พบว่ากระบวนการมี
ประสิทธิภาพเชิงความร้อน 58.01% และมีสัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจนทั้งหมดเท่ากับ 0.0487 โดย
ผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงและเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ คือ  0.0346 และ 0.0141 ภายใต้
สภาวะการดำเนินการที่เหมาะสมเมื่อ อัตราการป้อนชีวมวล 100 กก./ชม. อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์
เช้ือเพลิง เตาปฏิกรณ์ไอน้ำ และเตาแคลซิเนอร์ทำงานที่อุณหภูมิ 672.4 องศาเซลเซียส 500 องศา
เซลเซียส และ 860 องศาเซลเซียส ตามลำดับ อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อ
คาร์บอน อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอน อัตราส่วนของเหล็กออกไซด์
ต่อคาร์บอน และอัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอนเป็น 1.63 1.44 0.5 และ 0.8 
ตามลำดับ และกระบวนการดำเนินการภายใต้สภาวะทีความดัน 1 บรรยากาศ  ดังแสดงในตามตาราง
ที่ 5.1 
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ตารางท่ี 5.1 ผลจากการจำลองในการแก้ปญัหาเพื่อหาสภาวะที่เหมาะสมของกระบวนการ 

พารามิเตอร ์ สภาวะท่ีเหมาะสม 
ประสิทธิภาพเชิงความร้อน ( )th  (%) 58.01 
ผลได้ของไฮโดรเจนทั้งหมด 0.0487 
ผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง  0.0346 
ผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ 0.0141 
อัตราการป้อนชีวมวล (กก./ชม.) 100 
อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอน 1.63 
อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาเตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอน 1.44 
อัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอน  0.80 
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง (องศาเซลเซียส) 672.4 
อัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอน 0.5 
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ (องศาเซลเซียส)  500 
อุณหภูมิของเตาแคลซิเนอร์ (องศาเซลเซียส) 860 
ความดัน (บรรยากาศ) 1 
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บทท่ี 6  

การเพิ่มประสิทธิภาพของกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการ

ดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ด้วยวิธีการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน 
 

ในบทนี้จะกล่าวถึงการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน ซึ่งอาศัยหลักการวิเคราะห์
พินช์ (pinch analysis) ในหัวข้อที่ 5.2 เป็นการวิเคราะห์เพื่อหาสภาวะที่เหมาะสมสำหรับการ
ดำเนินการของกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ที่ให้
ประสิทธิภาพเชิงความร้อนสูงที่สุดภายใต้เงื่อนไขที่กำหนด สำหรับในบทนี้จะเป็นการดำเนินการ
ปรับปรุงกระบวนการให้มีประสิทธิภาพเชิงความร้อนที่ดีข้ึนด้วยการออกแบบเครื่องข่ายแลกเปลี่ยน
ความร้อน โดยมีวัตถุประสงค์คือต้องการให้เกิดการแลกเปลี่ยนความร้อนภายในกระบวนการและลด
การใช้พลังงานจากสาธารณูปโภคจากภายนอกกระบวนการให้มากที่สุด และการเปรียบเทียบ
ประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการทั้งก่อนและหลังจากการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยน
ความร้อนจะถูกนำเสนอในส่วนสุดท้าย 

6.1 การจัดทำข้อมลูสมดลุพลังงานและมวลสาร (Data extraction) 

 ข้ันตอนแรกในการวิเคราะห์พินช์คือการกำหนดกระแสร้อนและกระแสเย็นของกระบวนการ 
โดยข้อมูลของตัวแปรที่ได้จากการคำนวณหาสภาวะที่เหมาะสมของกระบวนการแสดงในตารางที่ 6.1 
และรูปที่ 6.1 แสดงแผนภาพแบบจำลองกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับ
คาร์บอนไอออกไซด์ก่อนการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน จากรูป กระบวนการต้องมีการ
เพิ่มอุณหภูมิของน้ำสาย WATER-FR และ WATER-SR จากอุณหภูมิ 25 °C เป็น 400 °C เพื่อเข้าสู่
เครื่องปฏิกรณ์เช้ือเพลิงและเครื่องปฏิกรณ์ไอน้ำ โดยผ่านเครื่องทำความร้อน HEATER1 และ 
HEATER2 ตามลำดับ และเนื่องจาก WATER-FR และ WATER-SR มีอุณหภูมิเข้าและออกจากเครื่อง
ทำความร้อนเท่ากัน ดังนั้นจึงพิจารณาให้รวมเป็นสายเดียวกันคือสาย WATER (1) เพื่อลดจำนวนสาย
ที่ไม่จำเป็น ขณะที่แก๊สผลิตภัณฑ์ ได้แก่ สาย SYNGAS (2) สาย H2 (3) และสาย CO2 (4)  ที่ออก
จากเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง เตาปฏิกรณ์ไอน้ำ และเตาแคลซิเนอร์ ต้องถูกลดอุณหภูมิให้เหลือ 150 °C 
โดยผ่านเครื่องหล่อเย็น COOLER1 COOLER2 และ COOLER3 ตามลำดับ ก่อนปล่อยออกสู่
สิ่งแวดล้อม ดังนั้นสามารถแสดงข้อมูลสมดุลพลังงานและมวลสารของแต่ละกระแสสำหรับการ
ออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนภายในกระบวนการได้ในตารางที่ 6.2 
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ตารางท่ี 6.1 สภาวะที่ใช้ในการดำเนินการสำหรับออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน 

พารามิเตอร ์ สภาวะในการดำเนนิการ 

อัตราการป้อนชีวมวล (กก/ชม.) 100 
อัตราส่วนของไอน้ำต่อคาร์บอนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง 1.63 
อัตราส่วนของไอน้ำต่อคาร์บอนในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำ  1.44 
อัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอน  0.80 
อุณหภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง (องศาเซลเซียส) 672.4 
อัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อคาร์บอน 0.5 
อุณหภูมิของเตาปกรณ์ไอน้ำ (องศาเซลเซียส)  500 
อุณหภูมิของเตาแคลซิเนอร์ (องศาเซลเซียส) 860 
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ตารางท่ี 6.2 ข้อมูลของกระแสสำหรับการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน 

 กระแส ชนิด Ts (°C) Tt (°C) ∆H (W) CP (W/°C) 

1 WATER กระแสเย็น 25 400 171789.36 458.10 
2 SYNGAS กระแสร้อน 672.5 150 41355.47 79.16 
3 H2 กระแสร้อน 500 150 16470.59 47.06 
4 CO2 กระแสร้อน 860 150 22441.35 31.61 

6.2 การคำนวณพลังงานเปา้หมาย (Energy target calculation) 

 เมื่อกำหนดข้อมูลกระแสจากกระบวนการเรียบร้อยแล้ว ข้ันตอนต่อมาคือการคำนวณหา
พลังงานเป้าหมายที่น้อยที่สุด หรือพลังงานความร้อนที่สามารถนำกลับมาใช้ได้มากที่สุด โดยพลังงาน
เป้าหมายที่น้อยที่สุดที่ได้จากการวิเคราะห์พินช์ สามารถคำนวณได้จากวิธีกราฟหรือข้ันตอนวิธีการ
แก้ปัญหาโดยใช้ตาราง ซึ่งได้อธิบายรายละเอียดในการคำนวณไว้ในหัวข้อที่ 2.6 สำหรับวิธีที่เลือกใช้
ในการการศึกษากระบวนการนี้ในการคำนวณหาพลังงานเป้าหมายที่น้อยที่สุดคือวิธีการแก้ปัญหาโดย
ใช้ตาราง โดยกำหนดค่าผลต่างอุณหภูมิที่น้อยที่สุด (∆Tmin) เท่ากับ 20 °C โดยข้อมูลของการเลื่อน
อุณหภูมิของแต่ละกระแสภายในกระบวนการแสดงดังตารางที่ 6.3 จากนั้นนำข้อมูลที่ได้ไปสร้าง
แผนภาพซึ่งจะประกอบด้วยอุณหภูมิปกติและอุณหภูมิที่ถูกเลื่อนของแต่ละกระแสวางในแนวตั้งดังรูป
ที่ 6.2 สำหรับผลการคำนวณความร้อนที่ใช้ในแต่ละช่วงของอุณหภูมิแสดงในตารางที่ 6.4 

ค่าของพลังงานเป้าหมายที่น้อยที่สุดที่สามารถคำนวณได้จากข้ันตอนวิธีการแก้ปัญหาโดยใช้
ตารางผ่านการคำนวณปริมาณการไหลผ่านของพลังงานที่เกิดข้ึนในแต่ละช่วงของแผนผังลำดับข้ันดัง
แสดงในรูปที่ 6.3 พบว่ากระบวนการนี้ไม่มีจุดพินช์และต้องการใช้สาธารณูปโภคร้อนเพียงอย่างเดียว 
โดยกระบวนการต้องการสาธารณูปโภคร้อนเท่ากับ 91520.21 W 
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ตารางท่ี 6.3 ข้อมูลกระแสจากการเลื่อนอุณหภูมิ 

 
กระแส ชนิด 

CP 
(W/°C) 

อุณหภูมิจริง (°C) อุณหภูมิเลื่อน (°C) 
Ts Tt Ts Tt 

1 WATER กระแสเย็น 458.10 25 400 35 410 
2 SYNGAS กระแสร้อน 79.16 672.5 150 662.4 140 
3 H2 กระแสร้อน 47.06 500 150 490 140 
4 CO2 กระแสร้อน 31.61 860 150 850 140 

 

 

รูปท่ี 6.2 แผนภาพของกระแสและช่วงอุณหภูม ิ
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ตารางท่ี 6.4 ช่วงอุณหภูมิและความร้อนที่ใช้ 

อุณหภูม ิ
(°C) 

ช่วง Si – Si+1 

(°C) 
CPHot - CPCold 

(W.°C-1) 

∆Hi (W) 

850     
 1 187.6 31.61 5930.04 
662.4     
 2 172.4 110.77 19096.75 
490     
 3 80 157.83 12626.40 
410     
 4 270 -300.21 -81072.90 
140     
 5 105 -458.10 -48100.50 
35     

 

 

 

รูปท่ี 6.3 แผนผังลำดับข้ัน (cascade diagram) 
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6.3 การออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน (Heat exchanger network design) 

 เมื่อกำหนดค่า ∆Tmim และค่าพลังงานเป้าหมายที่ต่ำสุดของกระบวนการเรียบร้อยแล้ว 
ข้ันตอนต่อมาคือการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน โดยการจับคู่แลกเปลี่ยนความร้อนของ
กระแสร้อนและกระแสเย็นอย่างเหมาะสม โดยเริ่มจากการคำนวณหาจำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความ
ร้อนที่น้อยที่สุดที่จะนำมาใช้ในกระบวนการ ซึ่งสามารถคำนวณได้จากสมการที่ (6.1)  

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

โดยที่  NU  คือ จำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน 

 Sabove คือ จำนวนกระแสที่เหนือจุดพินช์ 

 Sbelow คือ จำนวนกระแสที่ใต้จุดพินช์ 

 Su,above คือ จำนวนของสาธารณูปโภคเหนือจุดพินช์ 

 Su,below คือ จำนวนของสาธารณูปโภคใต้จุดพินช์ 

เมื่อพิจารณาจำนวนกระแสร้อนและกระแสเย็นของกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชัน
ร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ที่ได้จากข้อมูลในตารางที่ 6.2 พบว่ามีกระแสร้อนจำนวน 3 
กระแส และกระแสเย็นจำนวน 1กระแส ซึ่งสามารถเขียนแผนภาพกริดรวมของกระแสได้ดังรูปที่ 6.4 
เนื่องจากกระบวนการนี้ไม่มีจุดพินช์ และต้องการสาธารณูปโภคร้อนเพียงอย่างเดียว จึงใช้หลักการ
พิจารณาเฉพาะเหนือจุดพินช์ ดังนั้นจำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่น้อยที่สุดที่คำนวณได้ของ
กระบวนการนี้คือ 4 เครื่อง 

 

รูปท่ี 6.4 แผนภาพกริด 
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การออกแบบเครือข่ายการแลกเปลี่ยนความร้อนโดยใช้แผนภาพกริดในการออกแบบจะ
เริ่มต้นจากจุดพินช์ อย่างไรก็ตาม สำหรับกระบวนการเคมีคอลลูปปิงแก๊สซิฟีเคชันร่วมกับการดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์ที่ไม่มีจุดพินช์ และต้องการสาธารณูปโภคร้อนเพียงอย่ างเดียว (Threshold 
problem) จึงใช้กฎของการออกแบบพินช์โดยใช้หลักการในการออกแบบเหนือจุดพินช์ เริ่มต้นจาก
การพิจารณาจำนวนกระแสของสายร้อน โดยต้องมีจำนวนน้อยกว่าหรือเท่ากับจำนวนกระแสของสาย
เย็น ต่อมาจึงพิจารณาอัตราการไหลของความจุความร้อน (CP) โดยที่อัตราการไหลของความจุความ
ร้อนของกระแสของสายร้อนจะต้องน้อยกว่าหรือเท่ากับอัตราการไหลของความจุความร้อนของ
กระแสสายเย็น แต่หากว่าอัตราการไหลของความจุความร้อนของกระแสสายร้อนมากกว่ากระแสสาย
เย็น จะต้องทำการแยกกระแส เนื่องจากตามกฎในการออกแบบเหนือจุดพินช์นั้นจะไม่สามารถใช้สาย
สาธารณูปโภคเย็นได้ ถ้าจำนวนกระแสของสายร้อนมากกว่าจำนวนกระแสของสายเย็น จะทำให้
กระแสสายร้อนบางสายที่เหลือจากการจับคู่ต้องแลกเปลี่ยนกับสาธารณูปโภคเย็นเพิ่มเติม ซึ่งไม่
เป็นไปตามกฎของการออกแบบพินช์ โดยการแยกกระแสสามารถทำได้โดยการแยกอัตราการไหลของ
กระแส ซึ่งอัตราการไหลที่ลดลงจะทำให้อัตราการไหลของความจุความร้อนลดลง สำหรับวิธีการ
ออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนแสดงในรูปที่ 6.5 

 
รูปท่ี 6.5 ข้ันตอนการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความรอ้น ดัดแปลงจาก  

(Dimian และคณะ, 2014)  
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รูปท่ี 6.6 แผนภาพกริดทีส่ำเร็จของการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนของกระบวนการเคมิ
คอลลปูปงิแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคารบ์อนไดออกไซด์ 

รูปที่ 6.6 แสดงแผนภาพกริดที่ได้จากการดำเนินการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน
ของกระบวนการเคมีคอลลูปปิงแก๊สซิฟีเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ เมื่อกำหนดให้ 
∆Tmin มีค่าเท่ากับ 20 ºC จากรูป กระแสสายเย็น WATER ได้ถูกแยกเป็น 3 กระแส เริ่มจากกระแส
สายร้อน SYNGAS แลกเปลี่ยนกับกระแสสายเย็น WATER1 ที่เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนตัวที่หนึ่ง 
โดยใช้ความร้อนเท่ากับ 41355.47 W เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนตัวที่สองเป็นการแลกเปลี่ยน
ระหว่างกระแสสายร้อน CO2 กับกระแสสายเย็น WATER2 โดยใช้ความร้อนเท่ากับ 22441.35 W 
และเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนตัวที่สามใช้ความร้อนที่ 16470.59 W ซึ่งเป็นการแลกเปลี่ยนความ
ร้อนระหว่างกระแสสายร้อน H2 กับกระแสสายเย็น WATER3 และเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนตัว
สุดท้ายใช้สำหรับแลกเปลี่ยนความร้อนกับสาธารณูปโภคร้อนให้กับกระแสสายเย็น HWATER เพื่อ
เพิ่มอุณหภูมิของไอน้ำให้ ถึงอุณหภูมิที่ต้องการคือ  400 ºC โดยใช้สาธารณูปโภคร้อนเท่ากับ 
91520.21 W ซึ่งให้ผลสอดคล้องกับค่าพลังงานเป้าหมายที่น้อยที่สุดที่คำนวณได้จากการแก้ปัญหา
โดยการใช้ตาราง และใช้เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนทั้งหมดในกระบวนการะ 4 เครื่อง ซึ่งตรงกับผล
การคำนวณหาจำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่น้อยที่สุด สำหรับแผนภาพของกระบวนการเคมิ
คอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ที่ผ่านการออกแบบเครือข่ายการ
แลกเปลี่ยนความร้อนจากโปรแกรม Aspen Plus แสดงดังรูปที่  6.7 และผลจากการออกแบบ
เครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนของกระบวนการช่วยเพิ่มประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ
จาก 58.01% เป็น 67.68% (เพิ่มข้ึน 9.67%) ผลการเปรียบเทียบการใช้พลังงานของกระบวนการ
ก่อนและหลังการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนแสดงตามตารางที่ 6.5 
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ตารางท่ี 6.5 เปรียบเทียบการใช้พลังงานของกระบวนการกอ่นและหลังการออกแบบเครอืข่าย
แลกเปลี่ยนความร้อน 

 

 

 

  
พลังงานที่ใช้ (W) 

ก่อน HEN หลงั HEN 

HEATER1 และ HEATER2 171789.16 91520.21  

พลังงานทั้งหมดที่ใช้ 171789.16 91520.21 

ประหยัดพลังงาน (%) 
 

46.73% 

COOLER1 41355.57 0.00 

COOLER2 16472.22 0.00 

COOLER3 22441.16 0.00 

พลังงานทั้งหมดที่ใช้ 80268.95 0.00 

ประหยัดพลังงาน (%)   100% 

ประสิทธิภาพรวมของระบบ (%)  67.68% 
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บทท่ี 7  

การวิเคราะห์เอกเซอร์จี 

 

ในบทที่ผ่านมาได้มีการศึกษาผลของตัวแปรต่าง ๆ ที่ส่งผลต่อประสิทธิภาพการทำงานของ
กระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ จากนั้นได้ทำการ
แก้ปัญหาเพื่อหาสภาวะที่เหมาะสมที่ทำให้กระบวนการมีประสิทธิภาพเชิงความร้อนสูงสุดภายใต้
เงื่อนไขที่กำหนด ตลอดจนได้ทำการปรับปรุงประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการด้วยการ
ออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนโดยวิธีการวิเคราะห์พินช์ เพื่อให้มีการแลกเปลี่ยนความร้อน
ภายในกระบวนการมากที่สุดและใช้สาธารณูปโภคจากภายนอกน้อยที่สุด ซึ่งการศึกษาที่ผ่านมาเป็น
การวิเคราะห์กระบวนการโดยใช้พื้นฐานของกฎเทอร์โมไดนามิกส์ข้อที่หนึ่ง ซึ่งเป็นการพิจารณา
พลังงานในด้านปริมาณเท่านั้น ดังนั้น ในบทนี้จึงจะนำเสนอการวิเคราะห์เอกเซอร์จีที่เป็นการประเมิน
คุณภาพของพลังงาน โดยเอกเซอร์จีหมายถึงปริมาณพลังงานที่สามารถนำมาใช้ประโยชน์ได้เมื่อเทียบ
กับปริมาณพลังงานที่มีอยู่ทั้งหมด ซึ่งการวิเคราะห์เอกเซอร์จีสามารถช่วยบอกได้ถึงประสิทธิภาพใน
ด้านพลังงานของแต่ละส่วนที่เกี่ยวข้องภายในกระบวนการ การวิเคราะห์เอกเซอร์จีในบทนี้จะคำนวณ
ที่สภาวะการดำเนินงานที่เหมาะสมของกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจั บ
คาร์บอนไดออกไซด์หลังจากการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนจากหัวข้อที่ 6.3 

7.1 การวิเคราะห์เอกเซอร์จีของแต่ละหน่วยปฏิบัติการ 

ประสิทธิภาพของเอกเซอร์จีของแต่ละหน่วยปฏิบัติการสามารถคำนวณได้จากสมการที่ 2.38 
ในหัวข้อ 2.7 ซึ่งประกอบไปด้วยเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง (FR) เตาปฏิกรณ์ไอน้ำ (SR) แคลซิเนอร์ (CAL) 
เครื่องแลกเปลีย่นความร้อน (HX1 HX2 และ HX3) เครื่องทำความร้อน (HX4) และเครื่องผสม (MIX) 
โดยในแต่ละหน่วยปฏิบัติการมีการถ่ายโอนความร้อนและมีการเปลี่ยนสถานะและองค์ประกอบของ
สารเกิดข้ึน ทำให้เกิดการสร้างเอนโทรปีและมีการสูญเสียเอกเซอร์จี สำหรับไซโคลนและเครื่องแยก
ไม่ได้ถูกนำมาพิจารณาเพื่อคำนวณเอกเซอร์จีภายในกระบวนการ เนื่องจากไม่มีการเปลี่ยนแปลงของ
เอนโทรปีจึงไม่มีการสูญเสียเอกเซอร์จีเกิดข้ึน 

เมื่อพิจารณาปริมาณค่าเอกเซอร์จีสูญเสียของแต่ละหน่วยปฏิบัติการซึ่งแสดงดังรูปที่ 7.1 

พบว่าเอกเซอร์จีสูญเสียในกลุ่มเตาปฏิกรณ์เกิดข้ึนที่ SR สูงสุด รองลงมาคือ FR และ CAL คิดเป็น 

49.41% 9.46 % และ 5.95% ตามลำดับ สำหรับเตาปฏิกรณ์ SR แม้ว่าค่าเอกเซอร์จีเชิงเคมีของน้ำ 

ซึ่งเป็นสารตั้งต้นสำหรับเกิดปฏิกิริยาในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำมีค่าต่ำกว่าค่าเอกเซอร์จีเชิงเคมีของ

ไฮโดรเจน แต่ความร้อนที่เกิดข้ึนจากเตาปฏิกรณ์ไอน้ำไม่ได้ถูกนำมาใช้ อีกทั้งมีแก๊สอื่นที่ผสมใน
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ผลิตภัณฑ์ จึงเป็นสาเหตุที่ทำให้เกดิการสญูเสียเอกเซอรจ์สีูง สำหรับเตาปฏิกรณ์ FR นั้น สารชีวมวลที

มีค่าเอกเซอร์จีต่ำสามารถผลิตไฮโดรเจนที่มีเอกเซอร์จีสูงได้ แต่เนื่องจากภายในเตาปฏิกรณ์มีหลาย

ปฏิกิริยาเกิดข้ึน และบางปฏิกิริยาเป็นปฏิกิริยาที่ผันกลับไม่ได้ นอกจากนี้เตาปฏิกรณ์มีสภาวะคาย

ความร้อน ดังนั้นความร้อนที่เกิดข้ึนไม่ได้นำมาใช้ประโยน์ต่อจึงมีการสูญเสียเอกเซอร์จีเกิดข้ึน ในส่วน

ของเตาแคลซิเนอร์ (CAL) พบว่ามีการสูญเสียเอกเซอร์จีเกิดข้ึนน้อย แม้ว่าภายในเตาปฏิกรณ์จะมีการ

เกิดปฏิกิริยาและอยู่ในสภาวะดูดความร้อน โดยเอกเซอร์สูญเสียในหน่วยปฏิบัติการนี้มีค่าน้อยเมื่อ

เทียบกับเอ็กเซอร์จีสูญเสียที่เกิดจากเตาปฏิกรณ์ SR และ FR เนื่องจากค่าเอ็กเซอร์จีเชิงเคมีของ 

CaCO3 ที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ CAL มีค่าน้อยเมื่อเทียบกับเอ็กเซอร์จีของแก๊สผลิตภัณฑ์และของแข็ง

ที่ได้จากเตาปฏิกรณ์ CAL ซึ่งก็คือ CO2 และ CaO ส่วนในกลุ่มเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนและเครื่อง

ทำความร้อน พบว่า HX4 มีการสูญเสียเอกเซอร์จีสูงที่สุด เนื่องจากเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน HX4 

ต้องใช้ความร้อนจากภายนอกกระบวนการเพื่อเปลี่ยนน้ำร้อนให้กลายเป็นไอน้ำที่มีอุณหภูมิสูงถึง 400 

°C ทั้งสิ้น 91520.21 W ขณะที่เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน HX3 มีการสูญเสียเอกเซอร์จีน้อยสุดใน

กลุ่มเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน เนื่องจากผลต่างของอุณภูมิของสายร้อนและสายเย็นที่น้อยสุด 

อย่างไรก็ตาม นอกจากผลต่างของอุณหภูมิที่สง่ผลทำใหเ้กดิการสญูเสียเอกเซอรจ์ีในเครื่องแลกเปลี่ยน

ความร้อนแล้ว ปริมาณความร้อนที่ถ่ายโอนในเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนเป็นอีกสาเหตุหนึ่งที่ส่งผล

ต่อการสูญเสียเอกเซอร์จี แม้ว่าผลต่างของอุณภูมิของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน HX1 มีค่าต่ำกว่า

เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน HX2 แต่ภาระทางความร้อนของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน HX1 

เท่ากับ 41355.47 W  ขณะที่ค่าภาระทางความร้อนของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน HX2 เท่ากับ 

22441.35 W ซึ่งมีค่าน้อยกว่าค่าภาระทางความร้อนของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน HX1 มาก ด้วย

เหตุนี้จึงทำให้เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน HX1 มีการสูญเสียเอกเซอร์จีมากกว่าเครื่องแลกเปลี่ยน

ความร้อน HX2 ส่วนหน่วยปฏิบัติการเครื่องผสม MIX นั้น พบว่ามีการสูญเสียเอกเซอร์จีน้อยสุดใน

กระบวนการนี้ 

 ประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีในแต่ละหน่วยปฏิบัติการของกระบวนการแสดงดังรูปที่ 7.2 
พบว่าเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน HX2 มีประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีน้อยที่สุด เท่ากับ 81.79% 
เนื่องจากผลต่างของอุณหภูมิที่ใช้แลกเปลี่ยนความร้อนมีค่าสูง ในขณะที่เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน
ตัวอื่น ๆ ให้ประสิทธิภาพเชิงความร้อนที่สูง เป็นผลมาจากผลต่างของอุณภูมิของสายร้อนและสายเย็น
มีค่าต่างกันน้อยกว่า เมื่อพิจารณาในส่วนของเตาปฏิกรณ์ (FR SR และ CAL) พบว่าเตาปฏิกรณ์ SR มี
ประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีน้อยที่สุด ในขณะที่เตาปฏิกรณ์ FR มีประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีสูงกว่า 
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CAL แม้ว่าจะมีการสูญเสียเอกเซอร์จีมากกว่า เนื่องมาจากชีวมวลซึ่งมีค่าเอกเซอร์จีที่ต่ำสามารถผลิต
ไฮโดรเจนซึ่งมีค่าเอกเซอร์จสีูงได้อย่างมีประสทิธิภาพ และจากภาพรวมทั้งหมดพบว่าประสทิธิภาพเชิง
เอกเซอร์จีที่ได้จากแต่ละหน่วยปฏิบัติการของกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดัก
จับคาร์บอนไดออกไซด์มีค่าสูง โดยทุกหน่วยให้ประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีมากกว่า 80%  

 

 

รูปท่ี 7.1 เอกเซอรจ์ีทีสู่ญเสียในแตล่ะหน่วยปฏิบัติการ 
 

 

รูปท่ี 7.2 ประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีของแต่ละหน่วยปฏิบัตกิาร 
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7.2 การวิเคราะห์เอกเซอร์จีของกระบวนการ 

 ประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีของกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับ
คาร์บอนไดออกไซด์สามารถคำนวณได้จากสมการที่ 2.37 ตารางที่ 7.2 แสดงประสิทธิภาพเชิงความ
ร้อน ประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จี และเอกเซอร์จีสูญเสีย ที่คำนวณได้เมื่อกระบวนการดำเนินการ ณ 
สภาวะที่เหมาะสมโดยกระบวนการมีประสิทธิภาพเชิงความร้อนป็น 67.68% ประสิทธิภาพเชิงเอก
เซอร์จีเท่ากับ 83.89% และมีการสูญเสียเอกเซอร์จีทั้งสิ้น 81,356.39 วัตต์ (W) 

ตารางท่ี 7.1 ประสทิธิภาพเชิงความร้อน ประสิทธิภาพเอกซอรจ์ี และเอกเซอร์จสีูญเสีย               
เมื่อกระบวนการดำเนินการ ณ สภาวะที่เหมาะสม 

พารามิเตอร์ ค่า 

thη (%) 67.68 

exη (%) 83.89 

Exd (W) 81,356.39 
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บทท่ี 8  

สรุปผลและข้อเสนอแนะ 

 

งานวิจัยน้ีได้ศึกษากระบวนเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์

เพื่อผลิตไฮโดรเจน โดยใช้เหล็กออกไซด์ (Fe3O4) เป็นตัวพาออกซิเจนและแคลเซียมออกไซด์เป็นตัว

ดูดซับคาร์บอนไดออกไซด์ (CaO) ซึ่งชีมวลที่นำมาใช้เป็นสารตั้งต้นเพื่อผลิตไฮโดรเจนคือฟางข้าว 

ผลกระทบของตัวแปรที่ส่งผลต่อกระบวนการในด้านสัดส่วนผลได้ของไฮโดรเจน ความเข้นข้นของ

คาร์บอนมอนอกไซด์ ความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจน รวมถึงประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ

ไดม้ีการวิเคราะห์ด้วยวิธีการเชิงอุณหพลศาสตร์ และมีการหาสภาวะที่เหมาะสมของกระบวนการโดย

มีเป้าหมายคือต้องการให้กระบวนการมีประสิทธิภาพเชิงความร้อนสูงที่สุดภายใต้ขอบเขตเงื่อนไขที่

กำหนด นอกจากนี้ การวิเคราะห์จุดพินช์ได้ถูกนำมาใช้ในการออกแบบเครอืข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน

ของกระบวนเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์เมื่อกระบวนการ

ดำเนินงานที่สภาวะเหมาะสม และมีการวิเคราะห์เอกเซอร์จีเพื่อระบุว่าส่วนใดของกระบวนการมีการ

ใช้พลังงานไม่มีประสิทธิภาพ โดยสรุปผลการศึกษาและข้อเสนอแนะจะถูกนำเสนอในบทนี้ 

8.1 สรุปผลการศึกษา 

จากการศึกษาการผลิตไฮโดรเจนด้วยกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดัก
จับคาร์บอนไดออกไซด์จากชีวมวลฟางข้าว โดยใช้เหล็กออกไซด์เป็นตัวพาออกซิเจน และใช้แคลเซียม
ออกไซด์เป็นตัวดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ ผ่านการจำลองกระบวนการด้วยโปรแกรมเอสเพนพลัส 
พบว่า ที่อุณหภูมิต่ำกว่า 700 องศาเซลเซียส การเพิ่มข้ึนของอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตา
ปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอน และอัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอน ช่วยเพิ่มผลได้ของ
ไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง ผลได้ของไฮโดรเจนทั้งหมด และความบริสุทธ์ิของไฮโดรเจน และ
ลดความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์ในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง ในส่วนของอัตราส่วนเหล็กออกไซด์
ต่อคาร์บอนที่เพิ่มข้ึน ส่งผลให้ผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์ไอน้ำเพิ่มข้ึนและช่วยลดภาระทาง
ความร้อนหรือความต้องการความร้อนในเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิง นอกจากนี้การเพิ่มข้ึนของอัตราส่วน
ของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคารบ์อน ทำให้ความเข้มข้นของคาร์บอนมอนออกไซด์ในเตา
ปฏิกรณ์ไอน้ำลดลง โดยความเข้มข้นของคาร์บอนมอนอกไซด์มีค่าต่ำกว่า 50 ppm เมื่อเตาปฏิกรณ์ไอ
น้ำทำงานที่อุณหภูมิ 500 องศาเซลเซียส และอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์ไอน้ำต่อ
คาร์บอนเท่ากับ 1.5 และเมื่อพิจารณาในด้านประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการ พบว่าเมื่อ
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ปริมาณไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่กระบวนการเพิ่มสูงข้ึน ทำให้ประสิทธิเชิงความร้อนของกระบวนการลดลง 
ในขณะที่เมื่อเพิ่มปริมาณของของแข็งที่ป้อนเข้าสู่กระบวนการ ส่งผลให้ประสิทธิภาพเชิงความร้อน
ของกระบวนการเพิ่มข้ึน จากผลการศึกษาของตัวแปรทีส่ำคัญต่าง ๆ  จะเห็นได้ว่าทุกตัวแปรล้วนส่งผล
กระทบต่อกระบวนการทั้งสิ้น ด้วยเหตุนี้จึงมีการหาสภาวะที่เหมาะสมสำหรับการดำเนินการของ
กระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ โดยมีเป้าหมายคือ
ต้องการให้กระบวนการมีประสิทธิภาพเชิงความร้อนสูงสุดภายใต้เงื่อนไขที่กำหนด จากการแก้ปัญหา
การหาค่าที่เหมาะสมด้วยโปรแกรมแอสเพนพลัส พบว่าประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการที่
ดีที่สุดคือ 58.01% ณ สภาวะที่อุณภูมิของเตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงเป็น 672.4 องศาเซลเซียส อุณหภูมิ
ของเตาปฏิกรณ์ไอน้ำคือ 500 องศาเซลเซียส อุณหภูมิของเตาแคลซิเนอร์ 860 องศาเซลเซียส 
อัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตาปฏิกรณ์เช้ือเพลิงต่อคาร์บอน อัตราส่วนของเหล็กออกไซด์ต่อ
คาร์บอน อัตราส่วนของแคลเซียมออกไซด์ต่อคาร์บอน และอัตราส่วนของไอน้ำที่ป้อนเข้าสู่เตา
ปฏิกรณ์ไอน้ำต่อคาร์บอน คือ 1.63 0.5 0.8 และ 1.44 ตามลำดับ ที่อัตราการป้อนชีวมวลเป็น 100 
กิโลกรัมต่อช่ัวโมง ภายใต้สภาวะความดัน 1 บรรยากาศ ซึ่งให้ผลได้ของไฮโดรเจนในเตาปฏิกรณ์
เช้ือเพลิงและเตาปฏิกรณ์ไอน้ำเป็น 0.0346 และ 0.0141 กิโลโมลต่อกิโลกรัมของชีวมวล และผลได้
ของไฮไดรเจนทั้งหมดคือ 0.0487 กิโลโมลต่อกิโลกรัมชีวมวล  

การวิเคราะห์พินช์ได้ถูกนำมาใช้ในการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อนเพื่อปรับปรุง
ประสิทธิภาพเชิงความร้อนของกระบวนการที่ทำการศึกษาน้ี โดยมีวัตถุประสงค์คือ ต้องการนำความ
ร้อนที่ได้จากกระบวนการกลับมาใช้ให้ได้มากที่สุด ผลจากการวิเคราะห์จุดพินช์ พบว่า เมื่อกำหนดให้ 

∆Tmin เท่ากับ 20 C กระบวนการนี้ต้องการสาธารณูปโภคร้อนเพียงอย่างเดียว โดยต้องการความ
ร้อนจากภายนอกกระบวนการ 91520.21 W และจำนวนเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนที่น้อยสุดของ
กระบวนการนี้คือ 4 เครื่อง ภายหลังจากการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน ประสิทธิภาพ
เชิงความร้อนของกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์
เพิ่มข้ึนจาก 58.01% เป็น 67.68% 

ในส่วนสุดท้าย คือการวิเคราะห์เอกเซอร์จีซึ่งเป็นการวิเคราะห์พลังงานในด้านคุณภาพเพื่อ
ประเมินถึงประสิทธิภาพของแต่ละหน่วยปฏิบัติการภายในกระบวนการ โดยผลการศึกษาพบว่า เมื่อ
กระบวนการดำเนินการ ณ สภาวะที่เหมาะสม เครื่องปฏิกรณ์ SR มีการสูญเสียเอกเซอร์จีสูงสุด ตาม
ด้วยเครื่องทำความร้อน HX4 และเตาปฏิกรณ์ FR อย่างไรก็ตาม ประสิทธิเชิงเอกเซอร์จีของแต่ละ
หน่วยปฏิบัติการมี ค่าสูงมากกว่า 80% จากการประเมินประสิท ธิภาพเชิงเอกเซอร์จีของ
กระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ พบว่ากระบวนการมี
ประสิทธิภาพเชิงเอกเซอร์จีเท่ากับ 83.89% และมีการสูญเสียเอกเซอร์จีทั้งสิ้น 81,356.39 วัตต์ 
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8.2 ข้อเสนอแนะ 

 8.2.1 ในการออกแบบเครือข่ายแลกเปลี่ยนความร้อน ควรนำความร้อนที่ได้จากสภาวะคาย
ความร้อนของเครื่องปฏิกรณ์มาแลกเปลี่ยนด้วย เพื่อลดพลังงานความร้อนที่ใช้จากภายนอกและ
สามารถปรับปรุงให้กระบวนการมีประสิทธิภาพเพิ่มข้ึน 

 8.2.2 ไฮโดรเจนที่ผลิตได้จากเตาปฏิกรณ์ไอน้ำมีความบริสุทธ์ิสูงเหมาะสำหรับใช้กับเซลล์
เช้ือเพลิงชนิดเยื่อแลกเปลี่ยนโปรตอนแบบอุณหภูมิต่ำ ดังนั้นจึงควรทำการศึกษาต่อเกี่ยวกับการ
ทำงานร่วมกันระหว่างกระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์และ
ระบบเซลล์เช้ือเพลิงชนิดเยื่อแลกเปลี่ยนโปรตอนแบบอุณหภูมิต่ำ 

 8.2.3 ในวิทยานิพนธ์นี้เป็นการศึกษากระบวนการเคมิคอลลูปปิงแก๊สซิฟิเคชันร่วมกับการดัก
จับคาร์บอนไดออกไซด์โดยใช้ชีวมวลฟางข้าว ที่พิจารณาเฉพาะในด้านเทคนิคเกี่ยวกับคุณภาพของ
ผลิตภัณฑ์ไฮโดรเจน และประสิทธิภาพเชิงความร้อนและเอกเซอร์จีที่ได้จากกระกระบวนการ เพื่อ
พิจารณาความเป็นไปได้ในการลงทุน ควรมีการศึกษาการวิเคราะห์เชิงเศรษฐศาสตร์ของกระบวนการ
เพิ่มเติม 
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