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

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

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

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

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

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

บทนํา 
 

1.1 ความสําคญัและที่มาของวิทยานพินธ 
  
 อุตสาหกรรมขนาดกลางและขนาดยอม (SME) เปนตัวหลักในการสงเสริมการขยายตัวทาง
เศรษฐกิจของประเทศไทยในปจจุบันโดยเฉพาะอุตสาหกรรมที่มีการใชพลังงานเชื้อเพลิงในกระบวน 
การผลิตซึ่งทํารายไดอยางมากใหกับประเทศไทยดังน้ันทางภาครัฐจึงมีวัตถุประสงคในการสงเสริม
สนับสนุนใหมีการประหยัดพลังงานในสถานประกอบการอุตสาหกรรมตางๆเหลานี้เนื่องจากเปนอุต 
สาหกรรมที่ตองใชเชื้อเพลิงเปนจํานวนมากโดยไดใหความรูทางวิชาการที่เกี่ยวกับการประหยัดพลัง 
งาน  และชวยเหลือทางดานเทคนิคตางๆเทาที่จะทําได เพื่อเปนการสงเสริมการขยายตัวของอุตสาห 
กรรมตางๆดังกลาวใหเพิ่มมากขึ้นและทําใหลดการขาดดุลทางการคากับตางประเทศลง 
  
 การใชเชื้อเพลงิในอุตสาหกรรมตางๆมีอยูหลายชนิดแลวแตความเหมาะสมของงาน เชน น้ํามัน
เตา, กาซ L.P.G, ถานโคก เปนตน อุตสาหกรรมหลายประเภทเปนอุตสาหกรรมทีต่องใชความรอนสูง
จากเชื้อเพลิงโดยตรงและใชเวลานาน ซึ่งทําใหสิ้นเปลืองพลังงานมาก แตถาสามารถชวยใหผูประกอบ 
การในอุตสาหกรรมนี้ประหยัดพลังงานลงได โดยไมมผีลเสียใดๆ ตอการผลิตและยังไดผลดกีวาเดิม 
นอกจากจะเปนการลดตนทนุแลว พลังงานที่ประหยัดไดจากอุตสาหกรรมนี้ยอมเปนแหลงพลังงาน
สําคัญอีกแหงสําหรับการใชในอนาคต 

 
 ในปจจุบันการประหยัดพลังงานรูปแบบหนึ่งคือการติดตั้งอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนเพื่อนํา
ความรอนทิ้ง (Waste Heat) ที่เสียเปลา มาใชอุนอากาศเพื่อนําไปใชในการผลิตอีกครั้ง ซึ่งอปุกรณแลก 
เปลี่ยนความรอนในปจจุบันมีอยูมากมายหลายชนิด ลักษณะการเลือกใชนั้นจะขึ้นกับความเหมาะสม
ของลักษณะของความรอนทิ้ง (Waste Heat) สําหรับวิทยานิพนธน้ีจะเลือกรีคูเพอเรเตอรซึ่งเปน
อุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบทอและปลอง (Shell and Tube Heat Exchanger) มาเปนรูปแบบ
การศึกษาที่สนใจ 
  
 ในปจจุบันการออกแบบอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบทอและปลอง (Shell and Tube 

Heat Exchanger) มีการออกแบบใชงานอยางแพรหลายในตางประเทศ แตในประเทศไทยยังมีการใช
งานไมมากนัก เนื่องจากปญหาของการลงทุน ซ่ึงมีคาใชจายในการผลิตคอนขางสูง สาเหตุมาจากปญหา
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ในการออกแบบเนื่องจากมีตัวแปรท่ีไมทราบคาอยูหลายตัวทําใหตองใชวิธี สมมุติเขาไปใชในการ
คํานวณดวยทําใหไมสามารถทราบไดวาคาท่ีออกแบบนั้นเปนคาที่เหมาะสมที่สุดหรือไม 
  
 จากปญหาดังกลาวนี้ จึงเกิดคําถามขึ้นมาวามีวิธีการออกแบบอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน
แบบทอและปลอง (Shell and Tube Heat Exchanger) อยางไร จึงจะเปนการออกแบบที่เหมาะสมที่ 
สุด (Optimization) ท่ีจะทําใหคาใชจายท้ังหมดตลอดอายุการใชงาน (Life Cycle Cost) มีคาต่ําท่ีสุด 
 
 ดังนั้นเพื่อเปนการตอบคําถามขางตนจึงควรที่จะมีการศึกษาเกี่ยวกับการออกแบบอุปกรณแลก 
เปลี่ยนความรอนแบบทอและปลอง (Shell and Tube Heat Exchanger) โดยละเอียด เพื่อจะไดคาที่
เหมาะสมที่สุด ทั้งนี้เพื่อท่ีจะไดนําการออกแบบดังกลาวมากําหนดเปนแนวทางใหมสําหรับวิศวกรผู 
ออกแบบตอไป 
 
 และทายที่สุดสําหรับการคนควา ตลอดท้ังการตรวจสอบและประเมินผลเพื่อ ท่ีจะใหไดมาซึ่ง
คาที่เหมาะสมที่สุดดังกลาวนี้ สิ่งที่จําเปนอยางยิ่งที่จะตองทําก็คือการประดิษฐโปรแกรมคอมพิวเตอร
เพื่อนํามาใชเปนเครื่องมือสําหรับชวยในการคํานวณ ทั้งนี้เนื่องจากงานวิจัยน้ีเปนเรื่องที่ตองมีการ
คํานวณเปนจํานวนมากและมีการนําคามาคํานวณกลับไปมา ซึ่งเปนเรื่องที่ยากและไมสะดวกที่จะนํามา
คํานวณบนหนากระดาษ 
 
1.2 การศึกษางานวจิัยท่ีผานมา 
 

Prida Wibulswas และ M. Ng-Charoen ไดทําการศึกษาการนําพลังงานความรอนที่ปลอยทิ้ง
กลับมาใชใหม โดยพิจารณาและวิเคราะหจากเตาที่ใชหลอมเหล็ก โดยวัดคาจากการผลิตจริงๆ โดย
พิจารณาจากกฎขอท่ีหนึ่ง และขอที่สอง ทางเทอรโมไดนามิกส พบวาจะไดประสิทธิภาพต่ํามาก
ประมาณ 2.5% และ 1.5% ตามลําดับ พลังงานที่ปลอยทิ้งของกาซเสีย มี68% และอุณหภูมิของกาซเสีย 
1,100°C ดังนั้นจึงควรมีการนําพลังงานที่สูญเสียนี้กลับมาใชจากการออกแบบอุปกรณแลกเปลี่ยนความ
รอนท่ีจะใชติดตั้งโดยพิจารณาถึงอากาศและเชื้อเพลิง ซ่ึงไดกาซรอนท่ีปลอยท้ิงเปนแหลงความรอนจาก
สมการสมดุลพลังงานสามารถคาดเดาประสิทธิภาพของเตาเผาได โดยใชคอมพิวเตอรในการคํานวณ  
ซ่ึงพบวา ถาใชเช้ือเพลิงเพียง 34% จากที่เคยใช จะทําใหพลังงานที่ปลอยทิ้งออกมาลดลงอยางมากเมื่อ
เทียบกับใชเชื้อเพลิงปกติ 
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 สมเกียรติ  บุญณสะ ไดศึกษาพารามิเตอรและทําการทดลองระบบการนําความรอนที่สูญเสีย
ออกจากเตาหลอมซิลิกาไปกับกาซทิ้งกลับมาใช โดยใชเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนชนิดทอสองช้ินโดย
พารามิเตอรที่มีผลตอการแลกเปลี่ยนความรอน คือ อัตราการไหล (Q), อุณหภูมิ (T) และพื้นท่ีผิวของ
การแลกเปลี่ยนความรอน (A) มาทําการจําลองแบบทางคณติศาสตร แลวนําไปทําการคํานวณ พบวา 
กาซรอนท่ีออกจากเตาหลอมซิลีกา มีอุณหภูมิประมาณ 1400 K ซึ่งจากการทดลองสรุปวา ประสิทธิภาพ
ของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนจะแปรผกผันกับอัตราการไหลของอากาศที่ไหลเขาสูเครื่องแลกเปลี่ยน
ความรอน  และแปรผันตรงกับอัตราการไหลของกาซรอนที่เขาสูเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน 
 

สมศักดิ์  จรีเวรุไวโรจน ไดศึกษาวิจัยการนําความรอนทิ้งจากเตาคิวโบลากลับมาใชใหมโดย
ผานอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบอุนอากาศ (รีคูเพอเรเตอร) และทําการศึกษาถึง กระบวนการ
หลอมเหล็กโดยใชถานโคกเปนเชื้อเพลิงและดําเนินการตรวจสอบการใชพลังงานในอดีตโดยพิจารณา
จากขอมูลตั้งแตเดือนมกราคมถึงธันวาคม พบวามีพลังงานความรอนที่สูญเสียทางปลองเตา 28.46% 
และมีอุณหภูมิของไอเสียที่ปลอยทิ้งอยูในชวง 700-900°C หลังจากทําการออกแบบและสรางรีคูเพอรเร
เตอรชนิด Multitube type จํานวนทอถายเทความรอน 364 ทอ 2 กลับ พบวาใน 2 วันสามารถประหยัด
การใชถานโคกได 86 กิโลกรัมตอการหลอม 3 ช่ัวโมง คิดเปนเงินท่ีประหยัดได 714 บาท ตอการหลอม 
3 ช่ัวโมง คิดเปนระยะเวลาคืนทุน 1.35 ป 

 
 แมคพาวเวอร  ไดกลาวถึงตัวแปรที่สําคัญในการออกแบบและผลกระทบในการสรางอีโคโน

มัยเซอร และเครื่องอุนอากาศ ซึ่งสิ่งที่สําคัญที่ทําใหการออกแบบไดเปรียบนั้น พอจะสรุปไดดังนี้ 
 
1.  ตองพิจารณาผิวรับความรอนที่จะสามารถรับเอาการถายเทอัตราความรอนไดสูงสุด 
2.  การสึกกรอนท่ีผิวของทอที่ใชแลกเปลี่ยนความรอนที่เกิดจากการไหลในทอตองมีคาต่ําสุด 
3.  ใชวัสดุที่เปนโลหะจะเกิดความประหยัดกวา 
4.  ตองมีตะกรันและอัตราการกัดกรอนเกิดขึ้นต่ําสุด 
 
นอกจากนั้นแลว แมคพาวเวอร ยังสรุปถึงการปองกันการกัดกรอน ที่พ้ืนผิวกรณีของทั้ง

อุณหภูมิสูงและอุณหภูมิต่ํา ในบริเวณที่ผิวความรอนดังนี้ 
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1.  เปลี่ยนขอตอที่ใชวัสดุที่ถูกกัดกรอนไดงาย เชน เหล็ก ไปใชวัสดุอ่ืนแทนเชนแกว และใหมี
ความหนาอยางนอย 3.5- 4.0 mm 

2.  เคลือบผิวทอดวยสารปองกันการกัดกรอนได อีนาเมล (Enamel) เปนตน 
3.  ฉีดสารเติมแตง เชน MgCl2 ใหกับน้ํามันเตาที่มีเปอรเซ็นตของกํามะถันสูง ทําให   
     ไอกรดที่เกิดจากการเผาไหมเปนกลาง  ซึ่งพอสรุปไดวาการเอาใจใสในอันท่ีจะปรับ   
     ปรุงระบบ และสนใจในตัวแปรที่มีผลกระทบกับ อีโคโนมัยเซอร และเครื่องอุน 
     อากาศ จะทําใหลดการสูญเสียพลังงานที่ใชในการผลิตไดดียิ่งขึ้น 
 
McDonald ไดศึกษาการสรางเครื่องอุนอากาศ (รีคูเพอเรเตอร) ที่ใชกับเครื่อง Gas Turbine 

โดยทําไดอยางไมซับซอน และมีราคาถูก ซึ่งรีคูเพอเรเตอรจะสามารถนําความรอนทิ้งกลับมาใชใหมได
ถึง 30% ขึ้นไป ซึ่งขอสังเกตในการออกแบบและการสรางรีคูเพอเรเตอรของ McDonald น้ันตองเปน
แบบงายๆ มีราคาที่เหมาะสม มีประสิทธิภาพเปนที่ตองการ ตัวของโครงสรางตองมีน้ําหนักเบา และ
แข็งแรงทนทานสามารถผลิตไดงาย โดยไมตองใชกระบวนการผลิตท่ียุงยากซับซอน จํานวนชิ้นสวน
ตองไมมากเกินไปนัก นอกจากนั้นการบํารุงรักษาควรกระทําไดงายๆ ไมลําบากตอผูปฏิบัติงาน 

 
Sahin ไดทําการศึกษาออกแบบขนาดรีคูเพอเรเตอรที่เหมาะสม และไดศึกษาผลกระทบของ

ความหนืดบนรีคูเพอเรเตอร ซึ่งไดขอสรุปวา การวิเคราะหผลทางความรอนของรีคูเพอเรเตอร เปนผล
มาจากความหนืดของความรอน จากการศึกษาพบวาขนาดที่เหมาะสมของรีคูเพอเรเตอร ขึ้นอยูกับความ
หนืดของของไหลแตละชนิดที่ผานรีคูเพอเรเตอรซึ่ง Sahin ไดนําการศึกษาผลกระทบของการกระจาย
ความหนืดบนรีคูเพอเรเตอรแบบ Crossflow โดยทําการทดลองกับของเหลว 4 ชนิด คือ น้ํา, นํ้ามัน, น้ํา 
มันเครื่อง และ Glycerol ซึ่งการทํางานของเครื่องจะลดลงอยางมาก เม่ือความหนืดของความรอนเพิ่มขึ้น 
 
1.3 วัตถุประสงคของวิทยานิพนธ 
 
 ประดิษฐโปรแกรมคอมพิวเตอรเพื่อใชเปนเครื่องมือในการออกแบบหาขนาดที่เหมาะสมของรี
คูเพอเรเตอร ภายใตเงื่อนไขของอุณหภูมิขาเขาเหมาะสมของรีคูเพอเรเตอรที่ไมเกิน 1000 เคลวิน 
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1.4 ขอบเขตของวิทยานิพนธ 
  
 ศึกษาและวิเคราะหขนาดที่เหมาะสมที่สุดของรีคูเพอเรเตอรชนิดทอและเปลือก (Shell and 

Tube Heat Exchanger) ที่นําความรอนที่สูญเสีย (Waste Heat) จากกาซเสีย (Flue Gas) ที่มี
อุณหภูมิไมเกิน1000 เคลวิน กลับมาใชใหเกิดประโยชน โดยการใชโปรแกรมคอมพิวเตอรในการ
ออกแบบ 
 
1.5 ขั้นตอนการดําเนินงานของวิทยานิพนธ 
 
 1.4.1 หาขอมูลสมรรถนะ (Data Performation) ของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนทั้งหมด 

 1.4.2 ศึกษาทฤษฎีและขอมูลที่เกี่ยวของเพ่ือนํามาใชเปนหลักเกณฑในการสรางฟงกช่ัน
วัตถุประสงค (Objective Function) และการกําหนดเงื่อนไขบังคับ (Constrain) 
 1.4.3 สรางสมการแทนคุณลักษณะของสมรรถนะ (Performance Characteristic Equation) 
อุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนเพื่อสรางแบบจําลองอุปกรณภายในท้ังหมด ซึ่งประกอบไปดวยเชลล 
(Shell), ทอ (Tube) และ แผนกั้น (Baffle) เปนตน 

 1.4.4 ประดิษฐโปรแกรมคอมพิวเตอรเพื่อใชเปนเครื่องมือสําหรับวิเคราะหขนาดและ
ประสิทธิภาพที่เหมาะสมที่สุดของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน ภายใตเงื่อนไขขอบังคับท่ีกําหนดขึ้น 

 1.4.5 ทดสอบผลการใชงานของโปรแกรมคอมพิวเตอรที่ไดประดิษฐขึ้น 

 1.4.6 สรุปและวิเคราะหผล 
 
1.6 ประโยชนที่ไดรับจากวิทยานิพนธ  
 
 1.5.1 โปรแกรมคอมพิวเตอรท่ีประดิษฐขึ้นนี้สามารถที่จะนํามาใชเปนเครื่องมือสําหรับชวยใน
การหาขนาดที่เหมาะสมที่สุดของรีคูเพอเรเตอรไดอยางสะดวก รวดเร็วและมีความแมนยําสูง 
 1.5.2 เพื่อเปนการประหยัดพลังงานเชื้อเพลิงตางๆท่ีใชในโรงงานอุตสาหกรรม โดยการนํา
ความรอนที่ปลอยทิ้งจากกาซเสีย (Waste Heat) นํากลับมาใชใหเกิดประโยชน 
 1.5.3 ขนาดที่เหมาะสมที่สุดของรีคูเพอเรเตอร ท่ีทําใหคาใชจายทั้งหมดตลอดอายุการใชงาน
ของระบบและคา Pay-Back Period มีคาต่ําที่สุด 

 1.5.4 เพ่ือใชเปนขอมูลในการตัดสินใจของผูประกอบการในการปรับปรุงประสิทธิภาพการใช
พลังงานของเตาเผา 
 1.5.5 กําหนดแนวทางใหมสําหรับวิศวกรออกแบบอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน 



บทที่ 2 
  

ทฤษฎีการนาํความรอนทิง้กลับมาใชประโยชน 
 
2.1 การนําความรอนท้ิงกลับมาใชประโยชน 
 

จากรูปท่ี 2.1 แสดงใหเห็นถึงรูปแบบของระบบการนําความรอนจากไอเสียกลับมาใชใหมและ
การนําไปใชประโยชน โดยจากรูป 2.1(a) คือเตาเผาที่ยังไมไดติดตั้งระบบการนําความรอนท้ิงกลับมา
ใชประโยชน รูป 2.1(b) คือเตาเผาที่ไดติดตั้งระบบการนําความรอนทิ้งกลับมาใชประโยชนโดยติดตั้ง 
Recuperator เพื่ออุนอากาศที่ใชในการสันดาป Combustion air ใหรอนขึ้นกอนสงเขาเผาไหมรูป 
2.1(c) คือเตาเผาที่ติดตั้ง heat exchanger เพื่อเก็บความรอนจากไอเสียไปใชในกระบวนการอื่นๆ เชน 
การอบผลิตภัณฑใหแหง การผลิตน้ํารอน หรือ ไอน้ํา เพื่อใชในกระบวนการอื่น เปนตน รูป 2.1(d) คือ
ตาเผาที่ติดตั้ง Recuperator เพื่อเก็บความรอนจากไอเสียไปใชอุนอากาศที่ใชในการสันดาปใหรอนขึ้น
กอนสงเขาหองเผาไหม สําหรับไอเสียท่ีผาน Recuperator ที่ยังมีอุณหภูมิสูงอยูยังนําไปใชประโยชน
ในกระบวนการความรอนอ่ืนๆ ไดอีกโดยการติดตั้ง heat exchanger ในกรณีที่จําเปนตองมีการกําจัด
ฝุนออกจากไอเสียกอนปลอยสูบรรยากาศ รูปแบบของระบบอาจเปนรูปที่ 2.1(e) โดยการติดตั้ง 
Recuperator เพื่อนําความรอนจากไอเสียไปใชอุนอากาศ สวนไอเสียที่ออกจาก Recuperator อาจยัง
มีอุณหภูมิอยูจําเปนตองลดอุณหภูมิลงโดยใหไอเสียผาน heat exchanger เพื่อลดอุณหภูมิไอเสียผาน
ระบบกําจัดฝุนตอไป 

 

FURNACE

FUEL

WASTE GAS

COLD COMB. AIR  
 
 

รูปท่ี 2.1 (a) ภาพเตาเผาทีย่งัไมไดติดตั้งระบบการนําความรอนท้ิงกลบัมาใชประโยชน 
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FURNACE

FUEL

HOT AIR

RECU.

WASTE GAS

COLD COMB. AIR  
 

รูป 2.1(b) ภาพเตาเผาที่ไดติดตั้งระบบการนําความรอนทิ้งกลับมาใชประโยชนโดยติดตั้ง 
Recuperator แลว 

 
 

FURNACE

FUEL

WASTE GAS

COLD COMB. AIR

HEATING
PROCESS

HEX.

 
 
 

รูป 2.1(c) ภาพเตาเผาที่ติดตัง้ Heat Exchanger เพื่อเกบ็ความรอนจากไอเสียไปใชในกระบวนการ
อ่ืนๆ  
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FURNACE

FUEL

HOT AIR

WASTE GAS

HEATING
PROCESS

HEX.RECU.

COLD COMB. AIR  
 
 

รูป 2.1(d) ภาพเตาเผาที่ติดตัง้ Recuperator และ Heat Exchanger  
 
 
 
 
 
 

FURNACE

FUEL

HOT AIR

RECU.

COLD COMB. AIR

HEX.

WASTE GAS

DUST
COOLING OF

FLUE GAS

BAG FILTER

 
 
 
 
รูป 2.1(e) ภาพการติดตั้ง Recuperator และ Heat Exchanger และผานระบบกําจัดฝุน 
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2.2 ประเภทเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน 
 
 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนมีมากมายหลายประเภท แตเมื่อแยกตามโครงสรางของเครื่องแลวมี
ดังตอไปนี้ 
 
  2.2.1 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบไสไก (Submerged Coil Heat Exchanger) 
 
   เนื่องจากโครงสรางของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนนี้เปนแบบงายๆ และราคาก็ยอมเยาจึงมี
การใชกันมานานในปจจุบันจึงพบเห็นกันบอยๆ ในรูปของเครื่องระบายความรอนแบบกลอง (Box 

cooler) ในระบบการกลั่นน้ํามัน (รูปท่ี 2.2)  
 
 
 

 
 
 

รูปที ่2.2 เครือ่งแลกเปลีย่นความรอนแบบไสไก 
 

ดังท่ีเห็นไดจากรูปที่ 2.2 โครงสรางของเครื่องประเภทนี้ไมตองการกรรมวิธีท่ีละเอียดละออก
วัสดุท่ีใชทําขดทอ Coil มีตั้งแตทอทองแดง ทอเหล็กจนถึงวัสดุที่แปรรูปไดยาก เชน กระเบื้อง, ดินเผา
เซรามิค, แกว, เหล็กหลอซิลิคอนสูง (High Silicon), Cast Iron, กราไฟต (Graphite), ยาง
สังเคราะห (Synthetic Resin) เปนตน เนื่องจากเปนขดทอ จึงมีความแข็งแกรงสูง แมวาของไหลใน
ทอจะมีความดันสูง ดังน้ัน ขอดีคือ ปญหาของการรั่วไหลมีนอย แตมีขอเสียคือมีพ้ืนที่ในการถายเท
ความรอนคอนขางนอยทําใหประสิทธิภาพการถายเทความรอนต่ํา เมื่อเทียบกับสัดสวนภายนอกของ
เครื่อง ดวยเหตุนี้อัตราการถายเทความรอนตอหนึ่งหนวยปริมาตรของเครื่องจึงมีคานอย เครื่องแบบนี้
มักใชสําหรับการควบคุมอุณหภูมิของของหลวในถังเก็บใหมีคาอยูในชวงที่ตองการ 

 
 

ทางออกของน้ําระบาย
ความรอน 

ทางเขาของของเหลว ทางออกของของเหลว 

ทางเขาของน้ําระบาย
ความรอน 
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2.2.2 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบเปด (Open Heat Exchanger) 
   

ดังรูปที่แสดงไวในรูปที่ 2.3 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบนี้ ใชระบายความรอน โดยการ
ปลอยใหน้ําไหลตกลงบนทอที่ติดตั้งในแนวระดับเพื่อลดอุณหภูมิของของเหลวที่ไหลอยูภายในทอ ชื่อ
เรียกอื่นๆ ของเครื่องประเภทนี้ก็มีเชน เครื่องระบายความรอนแบบทริกเกิล (Trickle Cooler) แบบ
ทรอมโบน (Trombone Cooler) แบบคาสเคด (Cascade Cooler) หรือแบบตัว S (S-type Cooler) 

เปนตน โครงสรางท่ัวไปประกอบดวย ทอตรงและสวนโคง (Bend) และสามารถวางซอนกันได หลายๆ 
ช้ันเพื่อเพิ่มความสามารถในการทํางานของเครื่อง เครื่องแบบนี้เหมาะที่จะใชกับของไหลความดันสูงที่มี
ฤทธิ์กัดกรอนสูงเพราะโอกาศที่จะเกิดการรั่วไหลมีนอย และถาเกิดการรั่วไหลขึน้กร็ูไดทนัท ีวสัดทุีใ่ชทาํ
ทอมีตั้งแตทอเหล็ก จนกระทั่งถึงวัสดุประเภท ตางๆ ที่ทนตอการกัดกรอน ดังเชนในกรณีของเครื่องแลก 
เปลี่ยนความรอนแบบขดทอ 

 
 

 
 

 
รูปที่ 2.3 เครื่องแลกเปลีย่นความรอนแบบเปด 

 
2.2.3 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบทอสองชั้น (Double-pipe Heat Exchanger) 

  
โครงสรางของเครื่องประเภทนี้ ประกอบดวยทอ 2 ขนาดที่วางซอนกันอยู โดยมีแกนกลางของ

ทอรวมกันของเหลวชนิดหนึ่งจะไหลอยูในทอใน และของไหลอีกชนิดหน่ึงจะไหลอยูในชวงวางรูปวง
แหวนระหวางทอในและทอนอก โดยทั่วไปปลายขางหนึ่งจะถูกเชื่อมดวยทอโคงรูปตัว U (U Bend) 

ดังในรูปที่ 2.4 บางทีก็เรียกชื่อตามรูปรางของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบแฮรพิน เครื่องแบบนี้
เหมาะสําหรับการเพิ่มหรือลดอุณหภูมิของของไหลภายในทอท่ีมีความดันสูงความหนืดสูง หรือฤทธิ์กัด
กรอนสูงในบางครั้งจะใชทอท่ีมีครีบ เปนทอช้ันในเพื่อเพ่ิมพื้นที่ถายเทความรอนและความสามารถใน
การถายเทความรอนของเครื่อง 

 

 ทางเขาของน้ําระบาย
ความรอน 

ทางออกของน้ําระบาย
ความรอน 

ทางเขาของของเหลว 

ทางออกของของเหลว 
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รูปท่ี 2.4 เครื่องแลกเปลีย่นความรอนแบบทอสองชั้น 
 
 ลักษณะเดนของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบทอสองชั้น คือ โครงสรางคอนขางงาย ราคา
ของเครื่องตอหนึ่งหนวยพ้ืนที่ถายเทความรอนมีราคาถูก  และเมื่อมีความจําเปน  สามารถเพิ่ม
ความสามารถทํางานไดงายโดยการเอาเครื่องท่ีมีสัดสวนเหมือนๆ กันหลายๆ ชุดมาตออนุกรม (Series) 

หรือแบบขนาน (Parallel) เมื่อของไหลไหลสวนทางกันดวยความเร็วท่ีเหมาะสมประสิทธิภาพการ
ถายเทความรอนที่ไดมีคาสูงในขณะที่ความดันสูญเสียมีคาต่ําแตวาเมื่อขนาดของเครื่องเพิ่มมากขึ้น
เรื่อยๆ ปริมาตรของเครื่องตอหนวยพ้ืนที่ถายเทความรอนจะเพิ่มตามขึ้น ทําใหราคาของเครื่องคอนขาง
แพงเมื่อเปรียบเทียบกบัเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบอื่น ดังนั้นเครื่องแบบนี้จึงควรเลือกใชในกรณี
ท่ีปริมาตรการถายเทความรอนมีคอนขางนอย หรือในกรณีที่ตองการพื้นที่ถายเทความรอนนอยกวา 20 
m2 
 
 2.2.4 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบเชลลและทอ (Shell And Tube Heat Exchanger) 
  

เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบเชลลและทอเปนเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนท่ีใชกัน
กวางขวางที่สุดในกระบวนการอุตสาหกรรมเพราะไมถูกจํากัดโดยอุณหภูมิและความดนัท่ีจาํเปนตองใช
ในอุตสาหกรรม และสามารถใชกับงานทุกชนิดตั้งแตการระเหย (Evaporation) การเพิ่มความรอนการ
ระบายความรอนจนกระทั่งการควบแนน (condensation) ยิ่งกวานั้นยังมีคุณสมบัติโดยเฉลี่ยดีเยิ่ยมใน
แงของการผลิตและการบํารุงรักษา ลักษณะของเครื่องแลกเปลี่ยนคามรอนแบบนี้แสดงดังรูปที่ 2.5 
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รูปที่ 2.5 เครื่องแลกเปลีย่นความรอนแบบเชลลและทอ 
 

เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบเชลลและทอแบงออกไดเปน 2 จําพวกใหญ ๆ คือ จําพวกทอ
ในแนวระดับ และจําพวกทอในแนวดิ่ง เครื่องจําพวกทอในแนวระดับเปนแบบธรรมดาที่สุด ในกรณีที่
บริเวณติดตั้งมีจํากัด หรือในกรณีที่ระบบทอหรือมาตรการติดตั้งบีบบังคับใหทอถายเทความรอนตั้งอยู
ในแนวดิ่งเทานั้น จึงจะใชเครื่องจําพวกทอในแนวดิ่ง เนื่องจากคาความดันสูญเสียของเครื่องจําพวกทอ
ในแนวดิ่งท่ีของไหลผานเพียงเที่ยวเดียว (single pass) มีนอย เครื่องจําพวกนี้จึงเหมาะสําหรับใชเปน
เครื่องระเหย (Evaporator) เครื่องควบแนน (condenser) และเครื่องตมน้ําแบบกาลักน้ําเชิงความรอน 
(Thermosyphon Type Reboiler) 

 
 2.2.5 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบดาบปลายปน (Bayonet Heat Exchanger) 
   

ดังแสดงไวในรูป 2.6 เสนทางการไหลภายในทอประกอบดวยทอนอกซ่ึงปลายขางหน่ึงมีฝา
ปดอยูและทอในซึ่งสอดอยูในทอนอก ของไหลภายในทอจะแลกเปลี่ยนความรอนกับของไหลภายใน
เซลล ในระหวางที่ไหลอยูในชองวางระหวางทอในและทอนอก เนื่องจากมัดทอของเครื่องแบบนี้
สามารถติดตั้งหรือถอดออกไดโดยไมเกี่ยวของกับของไหลภายใน เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบ
ดาบปลายปนมีราคาสูงเมื่อเทียบกับเครื่องชนิดอ่ืนๆ ดังนั้นจึงไมเหมาะสมสําหรับงานที่มีอัตราการแลก 
เปลี่ยนความรอนสูงแตเหมาะสําหรับใชกับอุปกรณที่มีอยูแลวเพื่อเสริมอัตราการถายเทความรอนที่มีอยู
แลวใหเพียงพอ 
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รูปที่ 2.6 เครื่องแลกเปลีย่นความรอนแบบดาบปลายปน 
 

2.2.6 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบทอขดแบบกนหอย (Spiral-Wound Heat 
Exchanger) 

 
ดังที่แสดงไวในรูป 2.7 โครงสรางของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบนี้ประกอบดวยทอ

ทองแดง ทออลูมิเนียมหรือทอวัสดุออนอื่นๆ ซึ่งเล็กและยาวหมุนวนเปนเกลียวหลายๆ ช้ันแลวบรรจุใน
ภาชนะรูปทรงกระบอกผลที่ไดคือ เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนท่ีมีพื้นที่ถายเทความรอนมาก แตมีการ
สูญเสียความรอนนอยมาก เพราะพื้นผิวที่ความรอนหนีออกจากเครื่องมีนอย โดยโครงสรางนอกจาก
การผลิต การซอมแซมทําไดยากและราคาสูงแลว ขอเสียอยางอื่นคือของไหลในทอและในเชลลจะตอง
สะอาดและมีฤทธิ์กัดกรอนนอยจึงจะใชได ในปจจุบันนี้เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบทอขดแบบกน
หอยสวนใหญจะใชกับอุปกรณแยกกาซซึ่งทําใหอากาศหรือกาซอื่นๆ กลายเปนของเหลวที่อุณหภูมิต่ํา
มากๆ เพ่ือทําการแบงแยกกาซองคประกอบตอไป 
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รูปท่ี 2.7 เครื่องแลกเปลีย่นความรอนแบบทอขดกนหอย 
 

2.2.7 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบระบายความรอนดวยอากาศ (Air–Cooled Heat 
Exchanger) 
    
 เนื่องจากเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบนี้ใชอากาศเปนตัวระบายความรอนแทนน้ําเย็น จึง
เปนที่นิยมใชกันเพิ่มขึ้นอยางรวดเร็วในสถานที่ขาดแคลนน้ําระบายความรอน ดังเห็นไดจากรูป 2.8 

โครงสรางของเครื่องมือมี 3 องคประกอบ คือ มัดทอซ่ึงประกอบดวยทอถายเทความรอนที่มีครีบ (Fin) 

โครงเหล็ก ซึ่งใชสําหรับยึดมัดทอ และเครื่องเปาลมพรอมมอเตอรสําหรับเปาอากาศผานมัดทอ 
(Forced-Draft) และระบบที่ชักนําอากาศเขาทอ (Induced-Draft) คุณลักษณะพิเศษของเครื่องแลก 
เปลี่ยนความรอนประเภทนี้คือ ไมตองอาศัยน้ําเปนตัวระบายความรอน (ผลคือไมตองกังวลเรื่องแสวง 
หาแหลงน้ําหรือการแกไขคุณภาพของน้ําที่ใช) และอากาศที่ใชสําหรับระบายความรอนก็มีอยูไมจํากัด
ปริมาณยิ่งกวานั้นเหตุขัดของท่ีเกิดจากสนิมหรือความสกปรกของกรณีที่ใชน้ําระบายความรอนก็ไมมี 
ขอดีอยางอื่นคือ คาบํารุงรักษาถูกกวากรณีท่ีใชน้ํา และเวลาเกิดการรั่วไหลของทอข้ึน เรื่องที่น้ําจะเขา
ไปปนกับของเหลวภายในทอก็ไมมี อยางไรก็ดีมีขอเสียหลายอยางเชน  เสียงดัง  ตองใชพื้นที่ติดตั้งมาก   
คากอสรางสูง และตองเลือกสถานที่ติดตั้งใหด ี
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รูปที่ 2.8 เครื่องแลกเปลีย่นความรอนแบบระบายความรอนดวยอากาศ 
 
 
 2.2.8 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบปลอกหุม (Jacketed Type Heat Exchanger) 
  
 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบปลอกหุมน้ีใชในกระบวนการของอุตสาหกรรมเคมีมาเปน
เวลานานดังแสดงไวในรูป 2.9 โครงสรางของเครื่องประเภทนี้ประกอบดวยปลอกหุมถังเก็บหรือถัง
ปฏิกรณ (Reactor) เพื่อแลกเปลี่ยนความรอน ขอเสียคือสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวมมีคาต่ํา
เมื่อเทียบกับเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบเชลลและทอหรือแบบอื่นๆ อีกทั้งพ้ืนท่ีถายเทความรอนก็
จะถูกจํากัดโดยขนาดของตัวถัง ดังนั้นจึงไมเหมาะสมสําหรับงานที่มีจุดประสงคใหญเพ่ือแลกเปลี่ยน
ความรอน สวนขอดีคือ โครงสรางเปนแบบงายๆ ราคาถูก และความจุของภาชนะสูง ดังนั้นจึงเหมาะ
สําหรับการใหความรอนหรือทําความเย็นแกของเหลวโดยเฉพาะอยางยิ่งสะดวกสําหรับการรักษา
อุณหภูมิของของไหลในถัง หรือเพิ่มพ้ืนที่การถายเทความรอนโดยใชขดทอถายเทความรอนดวย โดย
ปกติแลวการทําความสะอาดภายในปลอกหุมทําไมได ดังนั้นของไหลท่ีใชในปลอกหุมควรเปนไอน้ํา 
นํ้าเย็น, ฟรีออน (Freon) หรือแอมโมเนีย (Ammomia) ที่มีความสกปรกนอย 
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รูปที่ 2.9 เครื่องแลกเปลีย่นความรอนแบบปลอกหุม 
 
 2.2.9 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบแผน (Plate and Fin Heat Exchanger) 
  
 คุณลักษณะพิเศษของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบแผน คือการเอาแผนถายเทความรอน
หลายๆ แผนมาวางเรียงกันในระยะที่หางคงที่ แลวใหของเหลวแตละชนิดไหลผานชองวางระหวางแผน
ในลักษณะสลับกันชองเวนชอง เครื่องแบบนี้มักใชกับการเพิ่มอุณหภูมิของอากาศกอนเขาหมอไอน้ํา 
(Boiler) ในกรณีน้ีคาความดันสูญเสียจะมีคานอย แตประสิทธิภาพก็ไมสูดีนัก จึงไดมีการพัฒนาปรับ 
ปรุงใหดีขึ้นดังแบบที่แสดงอยูในรูป 2.10 ซึ่งเปนแบบที่จําหนายแพรหลายในทองตลาด เครื่องที่ปรับ 
ปรุงแลวนี้ทําดวยแผนเหล็กสแตนเลส (Stainless Steel) บางๆ หรือแผนไทเทเนียม (Titanium) ซึ่ง
ทนตอสนิมไดอยางดีเอามาอัดใหเกิดสวนนูนสวนเวา และวางประกบกันหลายๆ แผน ของไหลแตละ
ชนิดจะไหลสลับกันไปตามชองวางที่เกิดจากการประกบเพื่อแลกเปลี่ยนความรอนเพื่อเพิ่มความแข็ง 
แกรงปองกันการรั่วและใหมีชองวางสําหรับการไหล ผิวของแผนนําความรอนจะมีท้ังสวนที่นูนและ
สวนที่เวา ปะเก็น (Gasket) จะถูกติดตั้งไวในตําแหนงที่เหมาะสมเพื่อปองกันไมใหรั่ว และรักษาระยะ 
หางระหวางแผนท่ีตองการ สัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวมของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบ
ปรับปรุงใหมนี้มีคาสูงสวนคุณลักษณะที่ดีเดนอยางอื่นคือ สามารถถอดออกเปนแผนๆ ออกมาทาํความ
สะอาดไดทั่วถึง การบํารุงรักษาก็งาย และสามารถปรับปริมาณการถายเทความรอนได โดยการเพิ่มหรือ

ทางออกของน้ําระบาย
ความรอน 

ทางเขาของของเหลว 

ทางออกของของเหลว

ทางเขาของน้ําระบาย
ความรอน 
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ลดจํานวนแผนการถายเทความรอน เนื่องจากปะเก็นที่ใชโดยปกติทําจากยางหรือยางสังเคราะห จึงไม
เหมาะที่จะใชกับอุณหภูมิหรือความดันสูง เครื่องแบบนี้นิยมใชกันมากในอุตสาหกรรมเวชภัณฑ และ
อุตสาหกรรมอาหาร คาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม สูงประมาณ 1300-3500 kcal/m2 hr° C  

สวนความดันและอุณหภูมิสูงสุดที่ใชไดประมาณ 5 kg/cm2 และ 150°C ตามลําดับ 
 
 

 
 

รูปที่ 2.10 เครือ่งแลกเปลีย่นความรอนแบบแผน 
 
  รูป 2.10 แสดงลักษณะของขดทอท่ีผลิตจากเครื่องถายเทความรอน (Plate Coil) โดย
การเอาแผนถายเทความรอน 2แผน มาประกบกันใหเกิดชองทางไหลเหมือนกับขดทอ ลักษณะการใชมี
ตั้งแตการเอาวางประกบกันหลายๆ แผน ใหเปนเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนชนิดแผนการวางใชใน
ภาชนะบรรจุแทนขดทอถายเทความรอน (Coil) ตลอดจนการวางติดกับผนังถังแทนปลอกหุม 
(Jacket) 
  
 2.2.10 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบหอยโขง  (Volute type Heat Exchanger) 
  
 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบนี้สรางขึ้นจากแผนราบ 2 แผนที่เอามาคัดขนานกันใหเหมือน
ลายกนหอยโขง รูป 2.11 (a) แสดงเครื่องชนิดไหลสวนทาง (Counter Flow) สวนรูป 2.11 (b) แสดง
เครื่องชนิดไหลตั้งฉาก (Cross Flow) คุณลักษณะที่ดีคือ โครงสรางไมจําเปนตองคาํนงึถึงการยดืหดตวั
เชิงความรอน สัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวมสูง เมื่อเปรียบเทียบกับคาความดันสูญเสียที่นอย
และการไหลที่สม่ําเสมอดวยดังนั้นจึงสามารถออกแบบเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนไดขนาดเล็กเมื่อ
เปรียบเทียบกับพื้นที่ถายเทความรอนขอเสียคือ ทําความสะอาดและซอมแซมไดยากเพราะปกติสรางขึ้น
โดยการเชื่อมโลหะ (Welding) ดังนั้นจึงไมเหมาะสมกับของไหลที่สกปรกมากของไหลที่มีฤทธิ์กัด
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กรอนแตกตางกันหรือของไหลที่มีความดันสูง ในปจจุบันเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนชนิดนี้มีใชในอุต 
สาหกรรมกระดาษ อุตสาหกรรมอาหาร เปนตน แตการใชที่เหมาะสมคือใชทําเปนเครื่องทําความเยน็ใน
กระบวนอุตสาหกรรมเคมี โดยเฉพาะอยางยิ่งใชเปนเครื่องควบแนนท่ีความดันใกลสูญญากาศ 
 
 

 
 
          (a)      (b) 

 
 

รูปที่  2.11 (a), (b) เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบหอยโขง 
 
 2.2.11 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบบล็อก (Block Type Heat Exchanger) 
  
 สวนใหญแลวการเลือกใชวัสดุประเภทโลหะที่เหมาะกับการแลกเปลี่ยนความรอนระหวางสาร 
เคมีสองชนิดที่มีฤทธิ์กัดกรอนผิดแผกกันนี้ทําไดลําบาก ในกรณีเชนนี้สมควรที่จะใชเครื่องแลกเปลี่ยน
ความรอนแบบบล็อกซ่ึงทําจากกราไฟท หรือวัสดุทนการกัดกรอนอื่นๆ ดังแสดงไวในรูปท่ี 2.12 โครง 

ทางออกของของไหล B 

ทางเขาของของไหล B ทางออกของของไหล A 

ทางเขาของของไหล A 

ทางออกของของไหล B

ทางออกของของไหล A 

ทางเขาของ
ของไหล A

ทางเขาของ 
ของไหล B 
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สรางของเครื่องประกอบดวยวัสดุทนการกัดกรอนซึ่งเจาะรูยาวจํานวนมากใหตั้งฉากกันระหวางชั้นของ
รูปของไหลแตละชนิดไหลสลับชั้นกันไปตามรูปที่เจาะไวเครื่องแบบนี้มีใชในอุตสาหกรรมเคมีภัณฑ 
เชน กรดเกลือ กรดกํามะถันและเคมีภัณฑอ่ืนๆ แตโครงสรางของเครื่องจํากัดการใชในเฉพาะกรณี
ปริมาณการแลกเปลี่ยนความรอนนอยท่ีความดันต่ําและอุณหภูมิต่ํา 
 
 
 

 
 

รูปท่ี 2.12 เครือ่งแลกเปลีย่นความรอนแบบบล็อค 
 
  
 2.2.12 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบกะทัดรัด (Compact Heat Exchanger) 
  
 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบนี้ไดจากความคิดริเริ่มท่ีตองการลดขนาดของเครื่องใหเล็กที่
สุดแตมีพื้นท่ีถายเทความรอนสูง เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบกะทัดรัดจะเรียกช่ือไดก็ตอเมื่ออัตรา 
สวนระหวางพื้นท่ีถายเทความรอน (ในหนวย m2) กับปริมาตร (ในหนวย m3) ของเครื่องมีคามากกวา 
660 ขึ้นไป เพื่อใหพื้นที่ถายเทความรอนตอปริมาตรหนึ่งหนวยมีคาสูง ในกรณีท่ีใชทอกลมปรกติจะใช
ทอที่มีเสนศูนยกลางเล็กกวา ¼ น้ิวท่ีติดครีบ (Fin) รูป 2.13 แสดงตัวอยางท่ัวไปของเครื่องแลกเปลี่ยน
ความรอนแบบกะทัดรัด เนื่องจากโครงสรางแบบนี้ซอมแซมทําความสะอาดไดยากและอุณหภูมิหรือ
ความดันท่ีใชก็มีคาจํากัด       จึงไมคอยใชในกระบวนการอุตสาหกรรมทั่วๆไป แตเปนเครื่องแลก 
เปลี่ยนความรอนท่ีดีเลิศระหวางกาซ 2 ชนิดที่มีคาสกปรกนอย 
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รูปที่ 2.13 เครือ่งแลกเปลีย่นความรอนแบบกะทัดรดั 
 
 2.2.13 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบฮีตไปป (Heat Pipe Heat Heat Exchanger) 
  
 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแนวใหมที่มีอัตราการถายเทความรอนสูงและมีสมรรถนะสูงแมวา
ผลตางของอุณหภูมิระหวางแหลงใหความรอน (Heat Source) และแหลงรับความรอน (Heat Sink) 

มีคาคอนขางนอยก็คือ เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบฮีทไปป 
  
 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบฮีทไปปประกอบดวยฮีทไปป ซึ่งเปนทอปดผนังภายในบรรจุ
วิกค (Wick) และของเหลวใชงาน (Working Fluid) ท่ีความดันสูญญากาศ (ไมมีกาซไมควบแนน
เหลืออยู) 
 
 ลักษณะการทํางานของฮีทไปปมีแสดงในรูป 2.14 กลาวคือเมื่อฮีทไปปรับความรอนจากแหลง
ใหความรอนผานผนังทอของชวงการระเหย (Evaporation Section) ไปยังวิกค ของเหลวใชงานที่อยู
ในวิกคจะระเหยกลายเปนไอ ไอที่เกิดขึ้นจะเคลื่อนที่ตามทอไปยังชวงการควบแนน (Condensation 

Section) ซึ่งมีความดันไอต่ํากวา ณ ท่ีนี้ความรอนแฝงที่เกิดจากการควบแนนจะถายเทจากผนังทอไปสู
แหลงรับความรอนสวนของเหลวจากการควบแนนจะไหลซึมกลับไปยังชวงการระเหยโดยแรงคาพิวลา
รี (Capillary Action) ของวิกค 
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รูปที่ 2.14 ลักษณะการทํางานของฮีทไปป 
 

 
 

รูปที่ 2.15 โครงสรางของเครื่องแลกเปลีย่นความรอนแบบฮีทไปป 
 
 รูปที่ 2.15 แสดงตัวอยางของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนที่ใชฮีทไปปเปนตัวถายเทความรอน 
จุดเดนของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนที่ใชฮีทไปปมีดังตอไปนี ้
  
 1. ไมตองการใชพลังงานเสริมในการใชงาน ยกเวนเครื่องเปาลมหรือเครื่องสูบของเหลว 
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2. อุณหภูมิที่ใชงานมีชวงกวางและสามารถทํางานไดแมอุณหภูมิระหวางแหลงใหความ 

    รอนและแหลงรับความรอนตางกันไมมากถายเลือกของเหลวที่ใชงานใหเหมาะสมกับ 

    ชวงอุณหภูมิแสดงในตารางที่ 2.1 
 
 
ตารางที่ 2.1 ตารางความสัมพันธระหวางของเหลวใชงานกับอุณหภูม ิ

 
ชวงอุณหภูมิ (องศาเซนติเมตร) ของเหลวใชงาน 

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

500-1000 โซเดยีม 
1000-1800 ลิเธียม 

 
 
 3. อัตราการถายเทความรอนตอพื้นท่ีหน่ึงหนวยมีคาสูงกวาอัตราการนําความรอนของ 
                โลหะมาก 

 4. ปญหาการใชงานและการดูแลรักษามีนอย เพราะไมมีสวนเคลื่อนไหว (Moving Parts) 
 
 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแบบฮีทไปปสามารถนําไปประยุกตใชงานในลักษณะตางๆ เชนใน
การรักษาอุณหภูมิในยานอวกาศใหมีคาสม่ําเสมอทุกจุด ในการจํากัดความรอนออกจากชิ้นสวน
อิเล็กทรอนิกสประเภททรานซิสเตอรอุปกรณสารกึ่งตัวนําและวงจรไอซี ในการถายเทความรอน
ระหวางกาซรอนและกาซเย็นเพื่อประหยัดพลังงาน ในการควบคุมอุณหภูมิภายในถังปฏิกรณเคมี ในกา 
รอบแหงเสนใยและกระดาษในการเก็บความรอนทิ้งจากหมอไอน้ํา ในการระบายความรอนจากระบบ
เบรกของเครื่องบิน เตาเผาขยะและกระบวนการผลิต เปนตน 
  
 เครื่องแลกเปลี่ยนความรอนท่ีใชสําหรับการถายเทความรอนระหวางกาซรอนและกาซเย็นใน
อดีตมีหลายประเภท การเปรียบเทียบเชิงปริมาณระหวางสมรรถนะของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน
แบบฮีทไปปกับเครื่องประเภทอื่นๆ ทําไดคอนขางลําบากก็จริงแต Basilius ก็เคยลองทําการเปรียบ 
เทียบโดยวิธีใหคะแนนหัวขอเปรียบเทียบตางๆ ดังแสดงไวในตารางที่ 2.2 
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อยางไรก็ตาม ถาการเลือกวัสดุและการออกแบบฮีทไปปกระทําอยางไรถูกตอง ก็อาจเกิดปญหาในการ
ใชงานได เชน การผุทะลุของผนังทอจะทําใหฮีทไปปหมดประสิทธิภาพในการทํางานโดยส้ินเชิง การผุ
กรอนของผนังดานในอาจกอใหเกิดการอุดตันหรือเส่ือมคุณภาพของวิกคไดบางครั้งวิกคอาจเกิดการ
แหงตัวได (Dry out) ถาแรงคาพิลลารีมีไมเพียงพอที่จะถายเทของเหลวควบแนนกลับไปยังชางการ
ระเหยไดทันของเหลวที่ใชงานยังอาจเสื่อมคุณภาพไดท่ีอุณหภูมิสูงเกินไป 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



 
 
 
 
 
 

ตารางที่ 2.2 การเปรียบเทียบเชิงสมรรถนะของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบตางๆสําหรับกรณีของกาซรอนและกาซเย็น 
 

ประเภทของอปุกรณ ความดันที่สญูเสีย สัมประสิทธิ ์ การบํารุงรักษา ราคา พลังงานเสริม การรัว่ผสม พื้นที่ถายเท คะแนนรวม
แลกเปลีย่นความรอน   การถายเทความรอน         ความรอน    

Regeneration ปานกลาง  3 สูง 3 ยาก 2 สูง 2 ไมจําเปน มี 0 มาก 4 15 
Shell and tube สูง  2 สูง 2 ธรรมดา 3 ปานกลาง 3 ไมจําเปน ไมมี 5 นอย 2 19 

Plate fin ต่ํา 4 ปานกลาง  4 ธรรมดา 3 สูง 2 ไมจําเปน ไมมี 5 มากพิเศษ 5 22 
Recalculating ต่ํา  4 ต่ํา 4 ยาก 2 สูง 2 จําเปน ไมมี 5 ปานกลาง 3 18 

Heat-pipe ต่ํา  4 สูง 4 งาย  5 ปานกลาง 3 ไมจําเปน ไมมี 5 มาก 4 25 
 



บทที่ 3  
 

การออกแบบอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน 
 

3.1 การถายเทความรอนของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน 
  
 อุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบงไดออกเปน 2 จําพวกใหญๆ คือแบบไหลผาน (Flow-

Though Type) และแบบสะสมความรอน (Heat Accumulation Type) ในอุปกรณแลกเปลี่ยน 
ความรอนแบบไหลผานนั้น การถายเทความรอนจากของไหลชนิดหนึ่งไปยังของไหลอีกชนิดหนึ่งจะ
เกิดผานผนังกั้นโดยตรง ดวยเหตุน้ีเองของไหลทั้งสองชนิดจึงตองไหลอยูผานอุปกรณแลกเปลี่ยนความ
รอนในเวลาเดียวกัน สวนอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบสะสมความรอนนั้นของไหลที่มีหนาท่ีให
และรับความรอนจะผลัดกันไหลผานเครื่อง ในการไหลสลับกันนี้ ของไหลที่ไดรับความรอนจะรับ
ความรอนที่ไดเก็บสะสมไวในเครื่องหลังจากที่ของไหลที่ใหความรอนไดไหลผานเครื่อง  
  

ลักษณะการถายเทความรอนในอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบไหลผานอาจแบงไดตามทิศ
ทางการไหลของของไหลเปน 3 ประเภทดวยกันคือ 

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

3. การไหลแบบตั้งฉาก (Cross Flow) 
 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
   

รูปท่ี 3.1 แสดงการไหลของของไหลในอปุกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบไหลขนาน 

(Cocurrent Flow) 
  

 
 

to 

To Ti 

ti 
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ในเครื่องแบบไหลขนานนั้นของไหลรอนและของไหลเย็นจะไหลในทิศทางเดียวกันในขณะที่
เกิดการถายเทความรอนผานผนังกั้น อุณหภูมิของของไหลรอนจะคอยๆลดต่ําลง ในขณะเดียวกับที่
อุณหภูมิของของไหลเย็นจะเพิ่มขึ้นตามลําดับ สวนในอุปกรณแบบไหลสวนทางนั้นของไหลรอนและ
ของไหลเย็นมีทิศทางการไหลตรงกันขาม  อุณหภูมิของของไหลรอนจะคอยๆลดต่ําลง ในทิศทางหนึ่ง
ในขณะที่อุณหภูมิของของไหลเย็นจะเพิ่มขึ้นในทิศทางตรงกันขามดังรูปที่ 3.1 และรูปที่ 3.3 

 
พิจารณารูปท่ี 3.2 การเปลี่ยนแปลงของอุณหภูมิตามระยะทางของการไหลสําหรับอุปกรณแลก 

เปลี่ยนความรอนแบบไหลขนาน ของไหลท่ีใหความรอนไหลเขาอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนที่
อุณหภูมิ Ti และออกจากเครื่องที่อุณหภูมิ To หลังจากไดถายเทความรอนใหกับของเย็น ในขณะเดียว 
กัน ของไหลที่ไดรับความรอนเขาเครื่องที่อุณหภูมิ ti และไหลออกจากเครื่องที่อุณหภูมิ to ในกรณีน้ีผล 
ตางระหวางอุณหภูมิของของไหล (Ti – ti) ที่ทางเขาจะมากกวาผลตางระหวางอุณหภูมิ (To – to) ท่ีไหล
ออกมาก 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

รูปท่ี 3.2 การเปลี่ยนแปลงของอุณหภูมิในอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบไหลขนาน  
(Cocurrent Flow) 

 
 สําหรับรูปที่ 3.4 เปนการเปลี่ยนแปลงของอุณหภูมิตามระยะทางของการไหลในอุปกรณ
แลกเปลี่ยนความรอนแบบไหลสวนทาง ซึ่งกรณีนี้ผลตางระหวางอุณหภูมิของของไหลที่ปลายดานที่
อุณหภูมิสูงคือ (Ti – to) และผลตางทางดานที่อุณหภูมิต่ําคือ (To – ti) 
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รูปที ่3.3  แสดงการไหลของของไหลในอปุกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบไหลสวนทาง 
(Countercurrent Flow) 

 
 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

รูปที ่3.4 การเปลี่ยนแปลงของอุณหภูมิในอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบไหลสวนทาง 
(Countercurrent Flow) 

 
 ในกรณีของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบตั้งฉาก (Cross Flow) ตามรูปที่ 3.5 นั้น การ
ถายเทความรอนที่จุด A จะเกิดขึ้นระหวางของไหลรอนที่อุณหภูมิทางเขา Ti และของไหลเย็นที่
อุณหภูมิทางเขา ti เนื่องจากการถายเทความรอนที่จุด A ของไหลเย็นที่จุด A′ จะสูงกวาที่จุด A ดวย
ปริมาณ dT แมวาอุณหภูมิของของไหลเย็นที่จุด B จะมีคาเทากับ ti เทากับที่จุด A แตอุณหภูมิของของ
ไหลรอนที่จุด B จะต่ํากวาที่จุด A ดวยปริมาณ dT สรุปแลวของไหลเย็นที่จุด A และที่จุด B ยอมมคีาไม
เทากัน ดวยเหตุนี้การคํานวณการถายเทความรอนอยางละเอียดของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบ
ไหลตั้งฉาก จึงสลับซับซอนกวาแบบไหลสวนทางและแบบขนาน 
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รูปที ่3.5 แสดงการไหลของของไหลในอปุกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบไหลตั้งฉาก (Cross Flow) 

to 

To 

Ti 

ti 

A A′ A′′ A″′

B B′ B′′ B″′
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3.2 คาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม 
 
 พิจารณาสภาวะในรูปที่ 3.6 สําหรับทอทรงกระบอก โดยความรอนจากของไหลภายใน ณ 
อุณหภูมิ Ti ผานฝุนหรือคราบสกปรก ผานผนังทอไปสูของไหลภายนอก Toโดยที่ Ai และ Ao คือพื้นที่
ผิวการถายเทความรอนภายในและภายนอกตามลําดับ  
 

i

o

i

o

i

o

r
r

Lr
Lr

A
A

=
π
π

=
2
2  (3.1) 

 
 

 อัตราการถายเทความรอนระหวางของไหลที่อยูภายในทอ กับพ้ืนผิวของฟลมภายในทอนั้นมี
ความสัมพันธกันตามสมการ Q/A = h (Tf -Ts) โดยที่พ้ืนท่ีคือ Ai เชนเดียวกับกระบวนการพาความ
รอนภายนอกทอ ซ่ึงพื้นที่ถายเทความรอนคือ Ao สําหรับคา hi และคา ho นั้นเราสามารถคํานวณไดจาก
ความสัมพันธที่เหมาะสมตามสมการ  

 
 

 

 
 
 

รูปท่ี 3.6 แสดงภาพตัดของการถายเทความรอนระหวางของไหลไปยังของไหล 
 
 

 ในความเปนจริงนั้น พื้นผิวถายเทความรอนของรีคูเพอเรเตอรตางๆนั้น มีการสะสมของชั้น
ตะกอนที่สกปรก, คราบหินปูน, การสะสมของสารอินทรีย เปนตน ซึ่งจะเกิดขึ้นเร็วหรือชานั้นขึ้นอยู
กับประเภทของของไหลที่ใชงาน แตมีของไหลบางชนิดเชน อากาศหรือกาซธรรมชาติเหลว ท่ีมีคราบ
สกปรกสะสมนอยมาก จนแทบจะไมพบเลย ซึ่งของไหลประเภทดังกลาวนี้จะถือวาไมมีคาเฟาวลิ่งเลยก็
ได การถายเทความรอนผานผิวฟลมนั้นเปนการนําความรอน แตผูออกแบบแทบจะไมสามารถทราบได
เลยวา ทั้งความหนาของฟลมและคาการนําความรอนของฟลมที่เปนปญหาในการตานการถายเทความ
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รอนน้ันมีคาเปนเทาใด ดังนั้นผูออกแบบจึงใชตารางคามาตรฐานหรือขอมูลจากการทดลองในการ
คํานวณคา เฟาวลิ่งแฟคเตอร Rf โดยที่คา Rf นี้จะอยูในเทอมของฟลักซความรอน Q/Aและผลตางของ
อุณหภูมิผานชั้นของสิ่งสกปรก  ∆Tf  ดังสมการที่ 3.2 
 

AQ
T

R f
f

∆
=  (3.2) 

 
 จากสมการที่ 3.3  เปนที่เขาใจกันวา คา Rf  คือคาการตานทานการถายเทความรอนซึ่งเปนสวน
กลับของคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนของชั้นสิ่งสกปรก hf  ดังนี้ 
 

ff
f T

AQ
R

h
∆

==
1  (3. 3) 

 
 ในหนังสือหลายๆเลมกลาววา คราบสกปรกเหลานี้ เปนสาเหตุใหตองมีการคํานวณคา
สัมประสิทธิ์การถายเทความรอนของชั้นสิ่งสกปรก ผลจากการเพิ่มคาคํานวณดังกลาวทําใหขนาดขอรีคู
เพอเรเตอรใดๆขนาดที่ใหญขึ้นกวาเมื่อปราศจากคราบสกปรก ดังนั้นรีคูเพอเรเตอรที่มีการสะสมของ
คราบตางๆนั้นจะตองมีการบํารุงรักษาโดยการทําความสะอาดเมื่อมีการใชงานของของไหล อัตราการ
ถายเทความรอนตอหนวยความยาวของทอจะตองมีคาเทากับความรอนที่ผานฟลมของของไหลภายใน
ทอ, ฟลมของคราบสิ่งสกปรกภายในทอ, ฟลมของคราบสิ่งสกปรกภายนอกทอและฟลมของของไหล
ภายนอกทอ ถาตองการใหผลตางของอุณหภูมิที่ผานความตานทานความรอนตางๆเหลานี้เพิ่มเขาไปใน
ผลตางอุณหภูมิรวม (Ti –To) เราจะไดสมการของกรณีรูปท่ี 3.6 ดังนี้  
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พิจารณาสมการที่ 3.4 จะถือวาไมมีความหนาของคราบสิ่งสกปรก ดังนั้นคาของ Rfi, Rfo, Aiและ Ao 

ดังกลาวจึงเปนคาขณะที่ทอสะอาดไมมีคราบสกปรกเกิดขึ้น ไมใชวาเปนการสะดวกในการคํานวณแต
เนื่องจากเราไมทราบขอมูลใดๆเกี่ยวกับคราบดังกลาวจึงสามารถละขอมูลดังกลาวได 
 
ดังน้ันเราจะอธิบายคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม U∗ ซ่ึงขึ้นอยูกับพื้นที่ผิวสัมผัสอางอิง A∗ 

ใดๆดังตอไปนี ้
 

( )oi TTAUQ −≡ ∗∗  (3. 5) 
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เปรยีบเทียบสมการที่ 3.4 และ 3.5 ดานบนจะได 
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(3. 6) 

 
ซึ่งโดยทั่วไปแลว(ไมใชทุกกรณี) คา A∗ จะมีคาเทากับ Ao ในกรณีท่ี U∗= Uo สมการที่ 3.6 จึงกลาย 
เปน 
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(3. 7) 

 
แตถาพื้นที่ผิวอางอิง A∗ มีคาเทากับ Ai ทําใหคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม Ui จะมีคาดัง
สมการดานลาง 
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 เมื่อเราไดความสัมพันธของสมการแสดงอัตราการถายเทความรอนผานพื้นที่ผิว A ที่ผลตาง
ของอุณหภูมิ T-t โดยการประยุกตใชคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม U ในการทํางานของรีคู
เพอเรเตอรน้ัน การเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิในของไหลแตละสายจะคํานวณมาจากการสมดุลคาพลังงาน
ความรอน เราจึงตองทําการประยุกตวิธีการใชสมการใหเหมาะสมเมื่อเกิดกรณีที่ผลตางของอุณภูมิ
ระหวางของไหลทั้งสองไมคงที่ ดังนั้นจะปรับสมการที่ 3.8 ใหอยูในรูปแบบสมการอนุพันธดังเชนสม 
การที่ 3.9 ดานลาง 
 

( )tTU
dQdA

−
= ∗

∗  (3. 9) 

 
และทําการอินทิเกรตสมการดังกลาวตั้งแตเริ่มจนถึงคาความรอน Qt  
 

( )∫ −
= ∗

∗ TQ
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 (3.10) 
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ในการคํานวณถา 1/U*(T-t) เปนฟงกชันของ Q ดังนั้นเราจะหาพื้นที่ผิวสัมผัสท่ีตองการดวยการ
คํานวณเชิงตัวเลขโดยพิจารณาจากรูปที่ 3.7 ใชสมการที่ 3.10 ภายในสมมุติฐานที่ตั้งไวและทําการอินทิ
เกรตสมการซ่ึงจะไดสมการดังสมการที่ 3.11 
 
 

                                                                                                                 

    
 
 
 
 
 

 
รูปที ่3.7 การอินทิเกรตหาพืน้ที่ผวิสัมผัส A*  

 
  

( )MTDU
QA T

∗
∗ =  (3.11) 

 
โดยที่ U* คือ คา(สมมุติวาคงที่)สัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม และ MTD คือคาผลตางอุณหภูมิ
เฉลี่ยที่จะกลาวในสวนตอไป 
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3.3 คาผลตางอุณหภูมิเฉลีย่ (The Mean Temperature Difference) 
  

โดยทั่วไปแลว ผลตางระหวางอุณหภูมิของของไหลรอนกับอุณหภูมิของของไหลเย็นที่ปาก
ทางเขาและที่ปากทางออกของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบไหลขนาน (Cocurrent Flow), แบบ
ไหลสวนทาง (Countercurrent Flow) และแบบไหลตั้งฉาก (Cross Flow) ยอมมีคาที่แตกตางกัน 
ดังน้ันในการคํานวณอัตราการแลกเปลี่ยนความรอน จึงจําเปนที่จะตองรูคาเฉลี่ยของผลตางระหวาง
อุณหภูมิของของไหลรอนและของไหลเย็นที่จุดทุกจุด จากสมมุติฐานที่วา 

 
 1. ความจุความรอนจําเพาะของของไหลมีคาคงท่ีตลอดระยะทางการไหลในอุปกรณแลก 
เปลี่ยนความรอน 

 2. ไมมีการเปลี่ยนแปลงสถานะของของไหลในอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน 

 3. สัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวมมีคาคงที่ตลอดระยะทางของการไหล 

 4. ไมมีการสูญเสียความรอนออกนอกอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน 
 

โดยทั่วไปแลวเพื่อเพิ่มประสิทธิภาพการถายเทความรอนของรีคูเพอเรเตอรตองเลือกจํานวน
เท่ียวการไหลของของไหลที่อยูในเชลลและจํานวนเที่ยวของการไหลที่อยูในทอใหเหมาะสมกับ
ประเภทแความเร็วของของไหลที่ใช ผลก็คือ การไหลแบบสวนทางอยางสมบูรณแทบจะไมเกิดขึ้นเลย 
ดวยเหตุนี้จึงมีความจําเปนตองคูณคาผลตางอุณหภูมิเฉลี่ยเชิงล็อกการิธัมท่ีคํานวณไดดวยตัวคูณชดเชย
คาที่เหมาะสม เพ่ือใหไดผลตางของอุณหภูมิเฉลี่ยท่ีถูกตองสําหรับใชคํานวณอัตราการแลกเปลี่ยนความ
รอนของรีคูเพอเรเตอรตัวคูณชดเชยนี้เรียกชื่อเต็มวา ตัวคูณปรับแกสําหรับหาผลตางอุณหภูมิเฉล่ีย (F) 
และมีคาขึ้นกับจํานวนเที่ยวของการไหลในเชลลและจํานวนเที่ยวของการไหลในทอ ตัวคูณชดเชย
สําหรับหาผลตางอุณหภูมิเฉลี่ยนี้สามารถเขียนเปนฟงกช่ันของอัตราสวนระหวางผลตางของอุณหภูมิ
ของของไหลในทอที่ทางออกและทางเขากับผลตางของอุณหภูมิของของไหลทั้งสองที่ปากทางเขา 
 

lm

m

T
T

LMTD
MTDF

∆
∆

==  (3.12) 

โดยที่ 
 MTD คือ ผลตางอุณหภูมิเฉลี่ย (Mean Temperature Difference) 

LMTD คือ ผลตางอุณหภูมิเฉลี่ยเชิงล็อกการิธัม (Logarithmic Mean Temperature 
Difference) 
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fluidtubeofRange
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(3.14) 

เมื่อ 

Tg,i คือ อุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร 
  Tg,o คือ อุณหภูมิของกาซเสียขาออกรีคูเพอเรเตอร 

Ta,i คือ อุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร  
Ta,o คือ อุณหภูมิของอากาศออกรีคูเพอเรเตอร 

 
สมการที่ 3.13 และ 3.14 แสดงคา P และคา R ท่ีใชในการคํานวณหาคาตัวคูณปรับแกดังตัวอยางในรูป
ที่ 3.8 ดานลาง 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

  
 

 
รูปที ่3.8 ตัวอยางของกราฟแสดงคาตัวคูณปรับแก (Correction Factor) 
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3.4 คาเฟาวลิ่งแฟคเตอร (Fouling Factor) 
  

เมื่อแรกเริ่มใชรีคูเพอเรเตอร ผิวท่ีแลกเปลี่ยนความรอนจะยังสะอาดและใหมอยู แตหลังจากใช
งานไปไดระยะหนึ่ง สิ่งสกปรกจะเริ่มเกาะติดที่ผิวแลกเปลี่ยนความรอนทําใหประสิทธิภาพของการถาย 
เทความรอนลดต่ําลงเรื่อยๆ ในกรณีที่คาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวมท่ีใชออกรีคูเพอเรเตอรได 
มาจากการคํานวณโดยที่ไมไดคํานึงถึงคาความสกปรกที่เกิดขึ้น การทํางานของเครื่องในระยะแรกๆจะ
เปนไปตามสิ่งที่ตองการ แตในไมชาอัตราการแลกเปลี่ยนความรอนจะเริ่มลดลงทําใหตองลดอัตราการ
ผลิตท่ีเกี่ยวของหรือตองหยุดการทํางานของรีคูเพอเรเตอรช่ัวคราว เพื่อทําความสะอาดพื้นผิวแลก 
เปลี่ยนความรอนดังนั้นในการคํานวณออกแบบรีคูเพอเรเตอรใดๆ ควรคํานึงถึงสิ่งสกปรกที่จะเกิดขึ้นที่
จะมีผลตอการแลกเปลี่ยนความรอน โดยตัวแปรดังกลาวนี้เรียกวา เฟาวลิ่งแฟคเตอร (Fouling Factor) 

 
  
ตารางที่  3.1 คาเฟาวลิ่งแฟคเตอรของน้ํา (m2K/W) 
 
อุณหภูมิของของไหลรอน จนถึง 390 K 390 – 480 K 

อุณหภูมิของของไหลเย็น ต่ํากวา 325 K สูงกวา 325 K 

ความเร็วของน้ํา ประเภทของน้าํระบายความรอน 

นอยกวา 
0.9 m/s 

มากกวา 
0.9 m/s 

นอยกวา 
0.9 m/s 

   มากกวา 
  0.9 m/s 

น้ําทะเล 
น้ําเสีย 
น้ําประปาและน้ําบอ 
น้ําทะเลสาบ 
น้ําแมนํ้า 
น้ําโคลน 
น้ํากระดาง 
น้ําจากปลอกหุมเครื่องยนต (Engine Jacket) 
น้ํากลัน่ 
น้ําเติมหมอน้ํา (Boiler) 
 

8.8×10-5 

3.5×10-4 

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

8.8×10-5 

1.8×10-4 

1.8×10-4 

1.8×10-4 

1.8×10-4 
3.5×10-4 
5.3×10-4 

1.8×10-4 
8.8×10-4 

8.8×10-4 

8.8×10-5 

5.3×10-4 

3.5×10-4 

3.5×10-4 

5.3×10-4 

7.0×10-4 

8.8×10-4 

1.8×10-4 
8.8×10-4 

1.8×10-4 

8.8×10-5 

3.5×10-4 

3.5×10-4 

3.5×10-4 

3.5×10-4 

5.3×10-4 

1.8×10-4 

1.8×10-4 
8.8×10-4 

1.8×10-4 
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ลักษณะของสิ่งสกปรกที่เกาะติดบนผิวแลกเปลี่ยนความรอนมีหลายแบบขึ้นอยูกับประเภทของ
ของไหลที่ใชและลักษณะของการใชงาน เชนสิ่งสกปรกคลายหินปูนที่เกาะอยูผิวแลกเปลี่ยนความรอน
ของหมอไอน้ํา (Boiler) หรือสิ่งสกปรกคลายฟลมเหนี่ยวหนืดเปนตน 
 

ตารางที่ 3.1 แสดงคาของเฟาวลิ่งแฟคเตอรท่ีดัดแปลงมาจากตารางที่ TEMA (Tubular 

Exchanger Manufacturer Association) ของสหรัฐอเมริกาไดระบุไว ซึ่งคาตางๆเหลานี้ตองขึ้นอยู
กับปริมาณของสิ่งสกปรกที่มีอยูในของไหลที่ใชดวย โดยทั่วไปแลวของไหลที่เปนของเหลวจะมีคา
เฟาวลิ่งแฟคเตอรคอนขางสูง และมีคาเทากับศูนยสําหรับกรณีท่ีเปนกาซที่สะอาดก็ได 
 
ตารางที่ 3.2 คาเฟาวลิ่งแฟคเตอรของน้ํามนัและของไหลอื่นๆ (m2K/W) 
 

 
นํ้ามันที่ใชในอตุสาหกรรม 

 

นํ้ามันเชื้อเพลงิ 8.8×10-4 

นํ้ามันหมุนเวยีน (สะอาด) 1.8×10-4 

นํ้ามันเครื่องและน้ํามันหมอแปลงไฟ 1.8×10-4 

นํ้ามันพืช 5.3×10-4 

 
กาซและไอ 

 

กาซเตาโคก 1.8×10-4 

กาซเสียจากเครื่องยนตดีเซล 1.8×10-4 

ไอของสารอินทรีย 8.8×10-4 

ไอน้ํา (ปราศจากน้ํามัน) 8.8×10-4 

ไอของแอลกอฮอล 8.8×10-4 

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

ไอน้ําท่ีใชในเครื่องแชแข็ง (ควบแนนในเครื่องแชแข็ง) 3.5×10-4 

อากาศ 3.5×10-4 
 
ของเหลวที่ใชในอุสาหกรรม 

 

สารอินทรีย 1.8×10-4 

ของเหลวที่ใชในเครื่องแชเขง็ 1.8×10-4 

นํ้าเค็ม (Brine) 1.8×10-4 
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ตารางที่ 3.3 คาเฟาวลิ่งแฟคเตอรของน้ํามันดิบ (m 2 K/W) 

อุณหภูม ิ 255 – 366 K 367 – 421 K 

ความเร็ว 

ประเภท 
ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61m/s

น้ํามันดิบที่ไลน้ําออกแลว 5.3×10-4 3.5×10-4 3.5×10-4 5.3×10-4 3.5×10-4 3.5×10-4 

น้ํามันดิบที่ไมไดไลน้ําออก 5.3×10-4 3.5×10-4 3.5×10-4 8.8×10-4 7.0×10-4 7.0×10-4 

อุณหภูม ิ 422 – 532 K 532 K ขึ้นไป 

ความเร็ว 

ประเภท 
ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61 m/s ต่ํากวา 0.61m/s

น้ํามันดิบที่ไลน้ําออกแลว 7.0×10-4 5.3×10-4 3.5×10-4 8.8×10-4 7.0×10-4 5.3×10-4 

น้ํามันดิบที่ไมไดไลน้ําออก 1.06×10-4 8.8×10-4 7.0×10-4 1.23×10-4 1.06×10-4 8.8×10-4 



 38

3.5 คาความดนัสูญเสีย  
 
 ดังท่ีไดกลาวมาแลววา ถาความเร็วในการไหลของของไหลในเชลลและทอมีคาเพิ่มขึ้นมาก
เทาไร คาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนผานฟลมในทอและนอกทอก็ยิ่งเพิ่มมากขึ้นเทานั้น ซึ่งก็คือ
สมรรถนะการถายเทความรอนจะสูงตามขึ้นดวย แตในทางเดียวกันคาความดันสูญเสียที่เกิดขึ้นทั้งใน
ทอละในเชลลก็จะเพิ่มตามขึ้นดวย ผลท่ีตามมาก็คือเครื่องสูบ (Pump) หรือเครื่องอัด (Compressor) ที่
ใชกับของไหลของเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนตองมีขนาดที่ใหญขึ้น และความดันที่เกิดขึ้นในทอก็มี
ขนาดสูงขึ้นดวย ผลที่ไดนี้จึงเปนสิ่งที่ไมพึงปรารถนา ไมวาจะมองในแงของคาใชจายในการเดินเครื่อง
หรือในแงความปลอดภัยของระบบ สรุปแลวในการออกแบบรีคูเพอเรเตอรจึงตองมีการคํานวณคาความ
ดันสญูเสียไวลวงหนาเพื่อความเหมาะสมทั้งดานการลงทุนและความปลอดภัยที่เกิดขึ้น 
 
 3.5.1 ความดันสูญเสียภายในเชลล (Shell-Side Pressure Drop) 
 
 การคํานวณคาความดันสูญเสียในเชลล โดยอาศัยทฤษฎีอยางเดียวนั้นทําไดลําบากมากเพราะมี
ตัวแปรที่แตกตางกันอยูหลายตัว ซ่ึงมีวิธีคํานวณคาความดันสูญเสียในเชลลอยู 2 วิธี ดังนี้  

 
3.5.1.1 Kern Method 
 

 พิจารณารูปท่ี 3.9 ซึ่งเปนรูปตัดขวางของทอ เมื่อ PT คือ ระยะพิทชของทอท่ีมีขนาดเสนผาศนูย 
กลาง do นั้นคา Equivalent diameter De ของเชลลจะมีเทากับ 4 เทาของ Flow Area ที่แรเงาดังรูปที่ 
3.9 หารดวย Wetted Perimeter 
 

PerimeterWetted
AreaFlowDe

×
=

4  (3.15) 

 
ในรูปที่ 3.9 แสดงภาพการจัดทอแบบแบบ Square Pitch และแบบ Triangular Pitch ซึ่งเราจะ
ประยุกตการจัดทอแบบ Square Pitch ใหเขากับสมการที่ 3.15 โดยท่ี Flow Area เกิดจากพื้นที่สี่ 
เหลี่ยมจัตุรัสของระยะพิทช 2

TP  ลบดวยพ้ืนที่ของวงกลม ดังสมการ 3.16 ดานลางดังนี้  
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(3.16)
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และสําหรับกรณีการจัดทอแบบ Triangular Pitch จะไดสมการของคา Equivalent diameter, De ดัง 
น้ี 

 

2

84
34

22

o
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e d
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D
π

⎟⎟
⎠
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⎝

⎛ π
−

=  (3.17)

 

 
 

(a) (b) 
 

รูปที ่3.9 ภาพแสดงการจัดทอแบบ Square (a) และแบบ Triangular (b) 
 
นอกจากนี้  bundle crossflow area, As แสดงดังสมการที่ 3.18 ดานลาง 
 

     
T

s
S P

CBDA =  (3.18)

 
เมื่อ Ds คือเสนผาศูนยกลางภายในของเชลลและความเร็วเชิงมวลภายในเชลล, Gs นั้นหาไดดังสมการที่ 
3.19 ดังตอไปนี้ 

s

a
S A

mG =  (3.19)

 
ดังนั้นคาความดันสูญเสียภายในเชลลสามารถคํานวณไดจากสมการดังตอไปนี้ 
 

                     ( )
e

Sbss
S D

DNGfP
ρ

⋅+
=∆

2
12

 (3.20)

 
เมื่อคาสัมประสิทธิ์ความเสียดทานภายในเชลล, fs แสดงดังสมการที่ 3.21 
 
                                                           ( )( )ss Reln..expf 1905760 −=  (3.21)
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3.5.1.2 Bell-Delaware Method 

 
วิธีการคํานวณคาแรงดันสูญเสียในวิธี Kern Method น้ันเปนวิธีการวิเคราะหแรงดันสูญเสีย

แบบพื้นฐาน ซึ่งความเปนจริงแลวความดันสูญเสียในเชลลจะไมแปรผันโดยตรงเชนเดียวกับความดัน
สูญเสียในทอ เนื่องจากการไหลของของไหลในเชลลน้ันมีความซับซอน โดยจะมีการไหลผานรอยตอ
หรือชองวางตางๆซึ่งคาความดันสูญเสียนั้นจะคลาดเคลื่อนไมตรงกับความเปนจริง 

 
พิจารณารูปท่ี 3.10 ซึ่งแสดงการไหลของของไหล 5 สาย โดยท่ีสาย A ไหลผานชองวาง

ระหวางทอและแผนกั้น (Baffle) สาย B นั้นเปนสายหลักที่ไหลผานกลุมมัดทอซึ่งเราออกแบบใหไหล
ผานทางนี้ สาย C เปนสายบายพาสที่ไหลอยูรอบๆกลุมมัดทอโดยไหลระหวางทอนอกสุดและผนัง
เชลลดานใน สวนสาย E นั้นเปนสายที่ไหลผานชองวางเชลลและแผนกั้น (Baffle) สุดทาย สาย F คือ
การไหลผานชองวางใดๆในกลุมมัดทอ ท่ีเกิดจากการจัดทอในรูปแบบของการไหลหลายครั้งดังแสดง
ในรูปที่ 3.10 (a) และ (b) ดานลาง 

 

 
 

  (a) 
                                                   
                   

                             
 

   (b) 
 

รูปที ่3.10 (a) แสดงชองทางการรัว่ไหลของของไหลผานบาฟเฟลสายตางๆ, (b) แสดงการรัว่ 
ไหลของสาย F ในเชลล 
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วิธีการคํานวณคาแรงดันสูญเสียโดยวิธี Bell-Delaware Method นั้นจะพิจารณาถึงผลของ
การรั่วไหลของของไหลผานชองวางหรือรอยรั่วตางๆซึ่งจะมีผลท้ังความดันและการถายเทความรอน
ดวย ในปจจุบันนี้วิธี Bell-Delaware Method เปนที่นิยมใชและเชื่อถือไดในการวิเคราะหดานเชลล 
ซ่ึงวิธีนี้ ของไหลที่ไหลในสาย B นั้นเปนสายหลักที่จําเปน สวนสายอื่นๆจะเปนสายท่ีลดการไหลของ
สาย B โดยจะเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิที่ไดจากการคํานวณใหเปลี่ยนแปลง ซ่ึงจะลดอัตราการการถายเท
ความรอนและทําใหคาความดันสูญเสียมีคาลดลงดวย 

 
สําหรับอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนชนิดเชลลและทอ (Shell and Tube Heat Exchanger) 

หรือในที่นี้เรียกวารีคูเพอเรเตอรที่มีชองบายพาสและชองวางของการไหลนั้น การคํานวณคาความดัน
สูญเสียรวมในเชลลเกิดจากผลรวมของคาความดันสูนเสียในสวนตางๆ 3 สวนดังนี ้

 
 1. ความดันสูญเสียในสวนท่ีมีการไหลผานกลุมทอแบบ Cross Flow (จากปลายถึง

ปลายของ Baffle) ดังแสดงในรูปท่ี 3.11 และมีคาดังสมการ (3.22)  
 

( ) blbbic RRNpp 1−∆=∆  (3.22)
  

 
 
 
 
 

                 
 
 

 
รูปที ่3.11 ขอบเขตของการไหลภายในระหวางปลายแผนกั้น (Internal) 

 
เมื่อ ∆pbi คือคาความดันสูญเสียใน Equivalent Ideal Tube Bank ในระหวาง Baffle และ Nb คือ 
จํานวน Baffle ที่ใชในรีคูเพอเรเตอร 
 

2. ความดันสูญเสียใน Window ดังรูปที่ 3.12 นั้นเกิดจากการรั่วของของไหลโดยไม
รวมการไหลผานชองบายพาส แสดงดังสมการ (3.23) ดังนี ้
 

lbwiw RNpp ∆=∆  (3.23)
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รูปท่ี 3.12 ขอบเขตของการไหลในหนาตางการไหล (Window) 
                 

โดย ∆pwi คือคาความดันสูญเสียใน Equivalent Ideal Tube Bank ในสวนของ Window 
 

3. ความดันสูญเสียที่ทางเขาและทางออก 
 

sb
c

cwc
bie RR

N
NNpp +

∆=∆ 2  (3.24)

 
เมื่อ Nc คือ จํานวนแถวของทอที่ของไหลไดไหลผานแบบ Cross Flow ใน 1 ครั้ง และ Ncw คือ จํานวน
แถวของทอที่ไหลอยูใน Baffle Window  

 
 
 
 

 
 
 
 
 
 

   รูปที ่3.13 ขอบเขตของการไหลที่ทางเขาและทางออก (Entrance) 
 

ดังนั้นคาความดันสูญเสียรวมในเชลลคือ 
 

ewcs pppp ∆+∆+∆=∆  (3.25)
 

( )[ ] sb
c

cw
lwibbbibs RR

N
NRpNRPNp ⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
++∆+∆−=∆ 11  (3.26)

 
สวนความดันสูญเสียท่ีปลายทอนั้นจะตองคํานวณแยกและนํามารวมกับความดันสูญเสียรวม∆ps ตาง 
หาก สําหรับสมการที่ (3.26) เราจะคํานวณคา ∆pbi จาก 
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14.0

,
2

2
4 ⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
µ
µ

ρ
=∆

s

ws

s

s
ibi

Gfp  (3.27)

 
โดยการหาคาสัมประสิทธิ์ความเสียดทานภายในเชลล, fi น้ันจะพิจารณาสมการที่ 3.28 -3.29 และตา 
รางท่ี 3.4 ดังตอไปนี้ 
 

( ) 2331
1

b
s

b

oT
i Re

d/P
.bf ⎟⎟

⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
=  

(3.28) 

 

( ) 41401
3

b
sRe.

bb
+

=  
(3.29) 

 
ซ่ึงตามในการออกแบบทั่วไปและเพื่อความสะดวกสบายนั้นนิยมการหาคา fi จากรูปที่ 3.14-3.16 โดย
จะแสดงรูปแบบการจัดทอท้ัง Staggered 30°, Staggered 45° และ in-line 90°ดวย 
 
ตารางที่ 3.4 คาสัมประสิทธิ ์a และb สําหรับหาคาสัมประสิทธิ์ความเสียดทานภายในเชลล, fi  

 
Layout Reynolds 
Angle Number 

a1 a2 a3 a4 b1 b2 b3 b4 

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

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

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

 
รูปที ่3.15 แสดงคาสัมประสิทธิ์ความเสียดทานภายในเชลล, fi สําหรับการจัดทอแบบ Staggered 45° 
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รูปที ่3.16 แสดงคาสัมประสิทธิ์ความเสียดทานภายในเชลล, fi สําหรับการจัดทอแบบ in-line 90° 

 
 
และสามารถคํานวณคา Ideal Baffle Window Section,∆pwi ไดดังนี ้ 
 

( )
wsa

cwa
wi AA

N.mp
ρ
+

=∆
2

6022&
 (3.30)

 
 จํานวนแถวของทอที่ของไหลไดไหลผานแบบ Cross Flow ใน 1 ครั้ง, Nc น้ันสามารถ
คํานวณไดจาก  
 

p

s

c
i

c P
D
Ld

N
⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
−

=
21

 (3.31)

  
เมื่อคา Pp นั้นพิจารณาไดจากรูปที่ 3.17 และตารางที่ 3.5 และคา Lc คือระยะชวงตัดของ 

Baffle ซึ่งวัดจากปลายดานตัดของ Baffle จนถึงผิวของเชลล 
จํานวนแถวของ Effective Cross Flow ที่อยูใน Window, Ncw สามารถคํานวณไดจากสม 

การ 3.32 ดังตอไปนี้ 
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p

c
cw P

LN 8.0
=  (3.32)

 
 และเราจะหาจํานวน Bafffle, Nb จาก  

 

1+−−
=

B
BBLN oi

b  (3.33)

  
ซึ่งถาระยะหางของ Baffle ท่ีทางเขาและทางออก Bi ,Bo มีคาเทากับ B ดังนั้นสมการ (3.33) 

จะลดรูปลงมาเหลือ 
 

1−=
B
LNb  (3.34)

 
 ความดันสูญเสียรวมท่ีตกในเชลลของรีคูเพอเรเตอรโดยวิธีนี้จะมีคาประมาณ 20-30% ของการ
คํานวณคาความดันสูญเสียตามปกติแตไมรวมผลที่เกิดจากการรั่วไหลหรือการไหลผานชองบายพาส 
 
 
 
 
 

 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
รูปที ่3.17 แสดงระยะพิตชโดยภาพตัดตามขวางของทอ (รูปที่แสดงเปนการจัดทอแบบ Triangular) 

 
 
 
 
 
 
 
 

Pn 

Pp

p 
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ตารางที่ 3.5 แสดงระยะพิตชตามทิศทางของการไหลแบบตางๆ 
 

Tube OD 
(do, in) 

Tube Pitch 
(p, in) Layout Pp 

(in.) 
Pn 

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

   1 
   1 
   1 

13/16 = 0.812 
15/16 = 0.938 

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

 0.704 
0.814 
1.000 
0.707 
0.866 
1.250 
0.884 
1.082 

0.406 
0.469 
1.000 
0.707 
0.500 
1.250 
0.884 
0.625 

 
 

3.5.2 ความดันสูญเสียภายในทอ (Tube-Side Pressure Drop) 
  

 คาความสูญเสียในทอแบงออกไดเปนคาความดันสูญเสียท่ีเกิดขึ้นที่ทางเขาและทางออก คา
ความดันสูญเสียท่ีเกิดขึ้นระหวางของไหลที่ไหลไปในทอ และคาความดันสูญเสียที่เกิดขึ้นจากการ
เปลี่ยนทิศทางของการไหลในหองกั้น (Channel) และในหัวลอย (Floating Head) ซึ่งทั้งหมดนี้คา
ความดันสูญเสียท่ีเกิดขึ้นมาที่สุดคือคาท่ีเกิอดจากการไหลผานทอ โดยปกติแลวความดันสูญเสียท่ีทาง 
เขาแลทางออกไมจําเปนตองคํานึงถึงก็ได 
 ในการคํานวณคาความดันสูญเสียภายในทอนั้นจะตองทราบจํานวนเที่ยวการไหลของของไหล
ภายในทอ Np ความยาว L ของรีคูเพอเรเตอร โดยสมการของคาความดันสูญเสียภายในทอแสดงดังสม 
การ (3.35) ดังนี้ 
 

2
4

2
m

t
i

p
tt

U
d

LN
fP ρ=∆  (3.35)

หรือ 

t

t

i

p
tt

G
d

LN
fP

ρ
×=∆

2
4

2

 (3.36)

 
สําหรับการเปลี่ยนทิศทางของการไหลนั้นยอมทําใหเกิดคาความดันเพิ่มขึ้นดังที่ไดกลาวมาแลวโดย
พิจารณาการหดและขยายตัวของของไหลที่เกิดขึ้นขณะเปลี่ยนทิศทางการไหลซึ่งจะคํานวณคาความดัน
สูญเสียที่เกิดจากการเปลี่ยนแปลงทิศทางของการไหล ∆pr ไดตามสมการ 3.38 
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ซ่ึงคาสัมประสิทธิ์ความเสียดทานภายในทอนั้นมีคา 
 

( ) 2283581 −−= .Reln.f tt  (3.37) 

 
 

2
4

2
m

pr
UNP ρ

=∆  (3.38)

 
โดยท่ี 

∆Pt คือ คาความดันสูญเสียที่เกิดจากการไหลในทอ [Pa] 

∆Pr คือ คาความดันสูญเสียที่เกิดจากการเปลี่ยนแปลงทิศทางของการไหล [Pa] 

  Np คือ จํานวนเที่ยวการไหลของของไหลภายในทอ 

    L คือ ความยาวของทอ [m] 

Um คือ ความเร็วเฉลี่ยของการไหลในทอ [m/s] 

 Di คือ เสนผาศูนยกลางภายในของทอ [m] 

  ρt คือ ความหนแนนของของไหลภายในทอ [kg/m3] 
 
คาความดันสูญเสียรวมของของไหลในทอคือผลรวมของ ∆Pt และ ∆Pr ที่ไดจากสมการ (3.36) และ 
(3.37) 
 

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

ในการออกแบบรีคูเพอเรเตอรโดยท่ัวไปน้ันจะมีขอมูลที่เราทราบจากโรงงานเปนขอมูล
พ้ืนฐานในการออกแบบสิ่งหน่ึงคืออุณหภูมิของกาซเสียที่วัดได ซึ่งเราจะใชอุณหภูมินี้เปนอุณหภูมิขา
เขาของกาซเสียในรีคูเพอเรเตอร (Tg,i) และทราบคาอุณหภูมิสิ่งแวดลอมซึ่งจะใชเปนอุณหภูมิอากาศขา
เขาในรีคูเพอเรเตอร (Ta,i) นอกจากนี้จะตองทราบอัตราการใชน้ํามันเชื้อเพลิงปกติที่ใชในกระบวนการ
ผลิตกอนทําการติดตั้งรีคูเพอเรเตอร (Fuel Usebefore) และสองสิ่งสุดทายคือ ปริมาณกาซคารบอนมอน
ออกไซดและกาซอออกซิเจนที่วัดไดในกาซเสีย  

 
ในการคํานวณขนาดของรีคูเพอเรเตอรตามปกตินั้นมีขั้นตอนการคํานวณที่คอนขางซับซอน

เนื่องจากมีตัวแปรที่ไมทราบคาอยูหลายตัว ทําใหเกิดความยุงยากในการออกแบบเพราะจะไมทราบจดุที่
เหมาะสมที่สุดในการออกแบบ ในสวนนี้จะแสดงสมการและขั้นตอนการคํานวณท่ีใชในการออกแบบ
ท้ังพื้นฐานและการประยุกตใชดังตอไปนี้  

 
 3.6.1 การคาํนวณอัตราแลกเปลี่ยนความรอน 
  
 ขอมูลนําเขาท่ีไดจากโรงงานประกอบดวยอัตราการใชน้ํามันเชื้อเพลงิ (Fuel Usebefore) 
ปริมาณ CO และO2ที่วัดไดซึ่งเปนขอมูลที่นํามาใชในการดลุสมการเคมีเพื่อหาอัตราการไหลของมวล
ของกาซตางๆที่ประกอบอยูในกาซเสีย โดยประกอบไปดวย CO2, CO, O2, N2และ H2O 
 
 จากสมมุติฐานขอที ่4 ในหัวขอ 3.3 กลาวไววาไมมีการสูญเสียความรอนออกรีคูเพอเรเตอร ดัง 
น้ันพลังงานความรอนจากกาซเสียจะเสมือนวาสงผานไปยังอากาศที่รับความรอนทั้งหมดดังสมการตอ 
ไปนี ้
    
                                                 ( )ogiggpg TTCmQ ,,, −=  
 
                                                     ( )iaoaapa TTCm ,,, −=  

(3.40)

เมื่อ 

 mg = อัตราการไหลของมวลของแกสเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร (kg/h) 
 ma = อัตราการไหลของมวลของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (kg/h) 
 Cp,g= คาความจุความรอนจําเพาะของแกสเสียเมื่อความดันคงที่ (kJ/kg-K) 
 Cp,a= คาความจุความรอนจําเพาะของอากาศเมื่อความดันคงที่ (kJ/kg-K) 
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 จากสมการที่ 3.40 ตัวแปรที่ทราบคาซ่ึงไดมาจากคาไฟลขอมูลนําเขาคือ Tg,i และ Ta,i และ
สําหรับคา  Cp,a โดยในการออกแบบทั่วไปนั้นจะนิยมใชการเปดตารางสมบัติของกาซที่อุณหภูมิตางๆ
แตในการคํานวณโปรแกรมจะคํานวณคา Cp,a มาจากความสัมพันธระหวางTa,i กับ Cp,a ในภาคผนวก 
ก แตกรณีของ Cp,g นั้นเราจะตองพิจารณาสมบัติของกาซเสียเนื่องจาก ในแตละปญหาจะมีปริมาณกาซ
ตางๆที่รวมอยูในกาซเสียในปริมาณท่ีแตกตางกัน 
  
 ดังนั้นพิจารณาเรื่องการสมดุลมวลจะสามารถคํานวณคาความจุความรอนจําเพาะของแกสเสีย
เมื่อความดันคงที ่(Cp,g) ไดตามสมการที่ 3.41 ดังนี้ 
 
              ohpohnpnopocopcocopcogpg CmCmCmCmCmCm

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

  =
2com  มวลของกาซคารบอนไดออกไซด (kg/h) 

  =com  มวลของกาซคารบอนมอนออกไซด (kg/h) 
  =

2om มวลของกาซออกซิเจน (kg/h) 
  =

2nm มวลของกาซไนโตรเจน (kg/h) 
  =ohm

2
 มวลของน้ํา (kg/h) 

 
เชนเดียวกับสมการ 3.41 ดานบน เราจะทําการหาคาสมบัติตางๆของกาซเสียตางๆซ่ึงจะใชในสวนการ
คํานวณอื่นๆตอไป ดังตอไปนี ้
 
คาความหนาแนน (Density) ของกาซเสีย (kg/m3) ตามสมการที่ 3.42 
 
                 ohohnnoococococogg mmmmmm

22222222
ρ+ρ+ρ+ρ+ρ=ρ  (3.42)

 
คาความหนืด (Viscosity) ของกาซเสีย (kg/m-s) ตามสมการที่ 3.43 
      
                 ohohnnoococococogg mmmmmm

22222222
µ+µ+µ+µ+µ=µ  (3.43)

 
คาการนําความรอน (Conductivity) ของกาซเสีย (W/m-K) ตามสมการที่ 3.44 
 
                 

2222 nncocogg KmKmKm +=  (3.44)
 
คา Prandtl Number ของกาซเสีย ตามสมการที่ 3.45 
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22

2

2

22

2

2
n,pn

n
n

co,pco

co
cogg C

m
C

mPrm
ρ
µ

+
ρ
µ

=  (3.45)

 
และสําหรับการหาคา mg และ ma นั้นจะมีการคํานวณตามสมการ 3.46-3.50 ซ่ึงเปนการคํานวณการหา
ปริมาณอากาศและกาซเสียดังนี้ 
 

⎥
⎥
⎦

⎤

⎢
⎢
⎣

⎡

ρ××
××

+=
f

o,a .
NHV.A

18741000
108502

3

 (3.46)

 

⎥
⎥
⎦

⎤

⎢
⎢
⎣

⎡

ρ××
×

×=
f

o .
NHV.G

18741000
10111

3

 (3.47)

เมื่อ  

Aa,o คือ ปริมาณอากาศเชิงทฤษฎี (
kg

Nm3

) 

Go คือ ปริมาณอากาศเสียเชิงทฤษฎี (
kg

Nm3

) 

NHV คือ คาความรอนต่ําของเชื้อเพลิง (
l

MJ ) 

ρf คือคาความหนาแนนของเชื้อเพลิง (
l

kg ) 
 

โดยปกติแลวน้ํามันเตา C ซ่ึงเปนเชื้อเพลิงใชในการออกแบบโปรแกรมนี้มีคาความรอนต่ําของเชื้อเพลิง 

(NHV) 39.0 (
l

MJ ) ซึ่งทําใหคา Ao มีคา 10.513 (
kg

Nm3

) และ Go มีคา 11.117 (
kg

Nm3

) และอัตราสวน

ของอากาศ m มีคาตามสมการที่ 3.44 ดังนี้ 
 

221
21

O
m

−
=  (3.48)

 
mAA o,aa =  (3.49)

 
( )1−+= mAGG oo  (3.50)

เมื่อ 

Aa คือ ปริมาณอากาศเขาเผาไหม (
kg

Nm3

) 
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G คือ ปริมาณอากาศของกาซเสีย (
kg

Nm3

) 
 

 
3.6.2 การคํานวณคาผลตางอุณหภูมิเฉลี่ยเชิงล็อกการิธัม (Logarithmic Mean 

Temperature Difference, LMTD) 
 
ดังท่ีไดกลาวมาแลวในหัวขอที่ 3.3 ในที่มาของคาผลตางอุณหภูมิเฉลี่ย แตสําหรับสวนนี้จะ

กลาวถึงการพิจารณาตัวแปรที่ใชคํานวณในโปรแกรมซึ่งมีรายละเอียดดังนี ้
 
                                            oaig TTT ,,1 −=∆  (3.51)

 
                                                        iaog TTT ,,2 −=∆  (3.52)

เมื่อ 

∆T1 คือ ผลตางระหวางอุณหภูมิของของไหลที่ปลายท้ังสองที่ปลายอุณหภูมิสูง 
∆T2 คือ ผลตางระหวางอุณหภูมิของของไหลที่ปลายท้ังสองที่ปลายอุณหภูมิต่ํา 
 
คาผลตางอุณหภูมิเฉลี่ยเชิงล็อกการิธัม (LMTD) จะมีความสัมพันธกันตามสมการ 3.53 โดย

แสดงที่ดานลางดังนี ้
 

                

⎟⎟
⎠

⎞
⎜⎜
⎝

⎛
∆
∆
∆−∆

=

1

2

12

ln
T
T

TTLMTD  
(3.53)

 
  อัตราการถายเทความรอนที่เกิดขึ้นนั้นจะมีความสัมพันธกันกับพื้นท่ีผิวในการถายเทความรอน 
(A), คาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม (U) และคาผลตางอุณหภูมิเฉลี่ยเชิงล็อกการิธัม (LMTD) 
ตามสมการ 3.54 ดังนี้ 
 
                                                            ( )LMTDUAQ =  (3.54)
 

แตสําหรับรีคูเพอเรเตอรที่ซับซอนมากขึ้น ไดแกอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบเชลลและ
ทอ (Shell and Tube Heat Exchanger) หรืออุปกรณถายเทความรอนที่มีการไหลแบบตั้งฉาก 
(Cross Flow) น้ันการคํานวณอัตราการถายเทความรอนจะคํานวณโดย 
 
                                                             ( )LMTDUAFQ =  (3.55) 



 53

 
3.6.3 การหาตัวคูณปรับแก (Correction Factor, F) สําหรับคํานวณผลตางอุณหภูมิเฉลี่ย  
 
ตัวคูณปรับแก (F) นั้นเปนคาคงที่ที่อยูในชวงระหวาง 0 ถึง 1 ซึ่งจะปรับเปลี่ยนคาไปตาม

ลักษณะและรูปแบบของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนที่ใชในการคํานวณ สําหรับอุปกรณแลกเปลี่ยน
ความรอนที่เราสนใจคือชนิดเชลลและทอน้ีจะมีการปรับเปลี่ยนรูปแบบของการไหลโดยมีการไหลแบบ 
2-6 เท่ียว ซึ่งทําใหมีอัตราการถายเทความรอนท่ีแตกตางกันเมื่ออุณหภูมิของของไหลเริ่มตนทั้งสองสาย
มีคาเทากัน โดยถาจํานวนการไหลในเชลลนอยๆ อัตราการแลกเปลี่ยนความรอน ก็จะเกิดขึ้นนอยกวา
ของไหลที่มีจํานวนการไหลไปรับความรอนหลายๆเที่ยว 

 
ในหารคํานวณหาตัวคูณปรับแก (F) ท่ีนิยมในการออกแบบและมีความสะดวกอยางมากในการ

ใชงานทั่วไปคือการใช Chart ที่แสดงความสัมพันธระหวางคา P และ R ดังสมการที่ 3.13-3.14 และ
รูปท่ี 3.8 แตสําหรับงานวิจัยนี้การนําขอมูลแบบ Chart เขาไปคํานวณในโปรแกรมนั้นทําไดคอนขาง
ลําบาก วิธีการคํานวณหาตัวคูณปรับแก (F) อีกวิธีหน่ึงคือการใชความสัมพันธของคา P และ R ในการ
พิจารณาคา F จากสมการพื้นฐาน โดยมีความสัมพันธกันดังนี ้

 

⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −=

AR
P 111  (3.56)

หรือ 

  
PR

A
−

=
1

1  (3.57)

 
เมื่อคาคงที่ A มีคาแตกตางกันตามจํานวนของการไหลของของไหล ซึ่งเราจะหาคาคงท่ี K ไดตามความ 
สัมพันธ ดังสมการที่ 3.58 ถึง 3.62 
 
1. การไหลแบบ 2 เที่ยวในเชลล 
 

KReKKA 2

2
1

2
⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −+=  (3.58)

 
2. การไหลแบบ 3 เที่ยวในเชลล 
 

KRKR eKeKRKKKA 3
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⎛ −−−=  (3.59)
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3. การไหลแบบ 4 เที่ยวในเชลล 
 

KRKR eKeKKRKKKKKA 4
3
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4. การไหลแบบ 5 เที่ยวในเชลล 
 

KReKKRKKKRKKKKKA
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(3.61)

 
5. การไหลแบบ 6 เที่ยวในเชลล 
 

KReKKKKKKKKKKA 2432432
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เมื่อหาคา K ไดจะพิจารณาคาตัวคูณปรับแก (F) จากสมการที ่(3.63) 
 

⎟
⎟
⎠

⎞
⎜
⎜
⎝

⎛

δ
−−=

FN
expK

p

11  (3.63)

หรือ 

)Kln(N
F

p −×δ×
−

=
1

1  (3.64)

 
โดยท่ี δ สัมพันธกับคา P และ R ดังสมการ (3.65) ตอไปนี้   
 

( )
( )PR)Pln(

R
−×−

−
=δ

11
1  (3.65)

เมื่อ 

 Np คือ จํานวนเที่ยวการไหลของของไหลภายในทอ 
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รูปที ่3.18 ความสัมพันธของคาผลตางอณุหภูมิเฉลี่ยชนิดการไหลแบบ 2 เท่ียว 
 
 
 

 
 

                               
 
 
 

รูปที ่3.19 ความสัมพันธของคาผลตางอณุหภูมิเฉลี่ยชนิดการไหลแบบ 3 เท่ียว 
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รูปที ่3.20 ความสัมพันธของคาผลตางอณุหภูมิเฉลี่ยชนิดการไหลแบบ 4 เท่ียว 

 
 
3.6.4 การกําหนดพื้นที่ถายเทความรอน 
 
หลังจากคํานวณตัวแปรจากสมการที่ 3.55 คือ ผลตางอุณหภูมิเฉลี่ย (LMTD) อัตราการถายเท

ความรอน (Q) และคาตัวคูณปรับแก (F) แลวจะพบวาตัวแปรท่ียังไมทราบคานั้นจะเหลือเพียง 2 คา คือ 
คาพ้ืนท่ีถายเทความรอน (A) และสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม ดังนั้นในการคํานวณโดยทั่วไป
จะตองสมมุติคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวมที่เหมาะสมขึ้น โดยการสมมุติคาสัมประสิทธิ์การ
ถายเทความรอนรวมนี้เปนสิ่งที่สําคัญมาก อาจจะทําไดโดยการอาศัยประสบการณหรืออางอิงคาที่ได
จากการทดลองก็ได  

 
หลังจากนั้นเราจะสามารถคํานวณพื้นท่ีถายเทความรอนและเลือกขนาดของทอโดยใน

โปรแกรมคํานวณนั้นจะทําการคํานวณทุกขนาดของทอที่มีขายทั่วไป โดยขนาดและราคาของทออางอิง
วันท่ี 14 สิงหาคม 2546 มีรายละเอียดตามตารางที่ 3.6 ดังนี้ 
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ตารางที่ 3.6 แสดงรายละเอียดของทอสแตนเลสที่ใชงาน (อางอิงวันที่ 14 สิงหาคม 2546) 
 

ขนาดเสนผาศนูยกลางภายนอก ราคาทอสแตนเลส (ตอ 6 เมตร) ความหนา 
(Do) นิ้ว 304   316 L (มิลลิเมตร) 

½ 663   1350 2.11 

¾ 858 1710 2.11 

1 1053 2712 2.77 

1 ¼ 1373 3180 2.77 

1 ½ 1599 3834 2.77 

2 1989 4890 2.77 

2 ½ 2535 5520 3.05 

3 2964 7440 3.05 

4 3900 9420 3.05 
 

 
 

3.6.5 การคํานวณคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอน 
 

หลังจากโปรแกรมไดสมมุติขนาดของทอสแตนเลสขนาดแรกและสมมุติตัวแปรที่ใชในการ
ออกแบบอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนที่เหลือซ่ึงก็คือ ความยาวของทอ อัตราสวนระยะหางระหวางทอ 
และจํานวนเที่ยวในการไหลผานในเชลล ซึ่งจะกลาวถึงโดยละเอียดในบทที่ 5 โปรแกรมจะทราบขนาด
ของรีคูเพอเรเตอรในรอบแรกและทําการคํานวณสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนภายในทอและภายใน
เชลล  ซึ่งจะนํามาคํานวณคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวมทางทฤษฎีใหมอีกครั้งและกลับไป
ตรวจสอบกับคาที่สมมุติในครั้งแรก  ถามีความแจกตางระหวางคาที่สมมุติครั้งแรกกับคาท่ีคํานวณใหม
มากเกินไป โปรแกรมจะทําการคํานวณขนาดของรีคูเพอเรเตอรใหม โดยจะสมมุติคาสัมประสิทธิ์การ
ถายเทความรอนรวมใหมอีกครั้ง และจะทําซ้ําจนกวาคาที่ไดใกลเคียงกับที่ตองการ จึงจะหยุดการทํางาน 
 
 
 
 
 
 
 
 

4
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3.6.5.1 สัมประสิทธิ์การถายเทความรอนผานฟลมในทอ  
 

คาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนผานฟลมของของไหลที่อยูในทอจะขึ้นกับเสนผาศูนยกลาง
ภายในของทอ ความหนืดและความหนาแนน ความจุความรอนจําเพาะ และคุณสมบัติอ่ืนๆของของไหล
ดังที่กลาวรายละเอียดไวในหัวขอ 3.6.1 โดยจะมีสมการสําหรับหาคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอน
ผานฟลมในทอดังสมการที่ 3.66- 3.69 ดังตอไปนี้ 

 

g

igg
t

dV
µ

ρ
=Re  (3.66)

 
สมการพื้นฐานของคาเรยโนลดสําหรับการไหลภายในทอเปนดังสมการ 3.66 โดยท่ี 
   

Ret  = เลขเรยโนลดของการไหลภายในทอ 

di    = เสนผาศูนยกลางภายในทอ (เมตร)   
 
สําหรับกรณีท่ี 2000Re <t   

ลักษณะการไหลของของไหลภายในทอจะมีลักษณะเปน Laminar โดยมีคาสัมประสิทธิ์การถายเท
ความรอนผานฟลมในทอมีคาตามสมการที่ 3.67 
 

i

g.
t

.
ti d

K
PrRe.h ××= 4030170  (3.67) 

 
และกรณีที่ 10000Re >t   

การไหลของของไหลภายในทอจะมีลักษณะเปน Turbulent และมีคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอน
ผานฟลมในทอมีคาตามสมการที่ 3.68 
 

i

g.
t

.
ti d

K
PrRe.h ××= 40800230  (3.68)

 
  

สําหรับกรณีท่ี 100002000 << tRe   

เปนชวงการไหลภายในทอท่ีอยูในชวง Transient โดยจะมีคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนผาน
ฟลมในทอมีคาตามสมการที่ 3.69 ตอไปนี้ 
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i

g.
ti d

PrCh
κ

××= 40
 (3.69) 

 

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

 
 

3.6.5.2 สัมประสิทธิ์การถายเทความรอนผานฟลมนอกทอ 
  
 คาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนผานฟลมนอกทอ จะขึ้นกับโครงสราง ระยะหางระหวาง
แผนกั้น (Baffle) พื้นท่ี และลักษณะของการไหล ตลอดจนเสนผาศูนยกลางภายนอกของทอและวิธีจัด 
เรียงทอถายเทความรอน ดังนั้นการคํานวณสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนผานฟลมนอกทอโดยอาศัย
ทฤษฎีเพียงอยางเดียวจึงอาจจะมีขอผิดพลาดไดเนื่องจากรายละเอียดของรีคูเพอเรเตอรในแบบตางๆที่
ไดกลาวมาแลวขางตน 
   

3
1

air
n
s

a

oo
D PrRec

K
DhNu ==  (3.71)

 
ซ่ึงเราสามารถจัดรูปของสมการ3.71 เพื่อหาคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนผานฟลมนอกทอเพื่อ 
ใหใชงานไดงายขึ้นดังสมการที ่3.72 ดังตอไปนี้ 
 

o

a
air

n
so D

PrRech κ
×= 3

1

 (3.72)

 
เมื่อคาเรยโนลดสําหรับการไหลภายนอกทอหรือภายในเชลลนั้นมีสมการดังสมการที ่3.73 ดังนี ้
 

a

es
s

DG
µ

=Re  (3.73)

 
โดยท่ีคา Equivalent diameter (De) ดังแสดงในสมการ 3.16 มีสมการดังนี ้
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และคา Gs แสดงไวในหัวขอ 3.6.1.1 ในสมการที่ 3.19 มีคาดังนี ้
 

s

a
S A

mG =  

 
นอกจากนั้นคาคงท่ี n และ c ที่แสดงในสมการที่ 3.62 จะมีคาตามการเปลี่ยนแปลงอัตราสวนระยะ
ระหวางทอดังตอไปนี ้
 
ตารางที่ 3.7 แสดงคาคงที่สําหรับหาคาสัมประสิทธิ์ถายเทความรอนเมือ่จัดเรียงทอแบบแถวตรง 
 

  Sn/Do 
Sp/Do 1.25 1.5 2 3 

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

 
 
ตารางที่ 3.8 แสดงคาคงที่สําหรับหาคาสัมประสิทธิ์ถายเทความรอนเมือ่จัดเรียงทอแบบทะแยงแถว 
 

        Sn/Do         
Sp/Do 1.25 1.5 2 3 

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

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

 
สําหรับการเลอืกใชระยะหางระหวางทอในตารางที่ 3.7-3.8 นั้นจะกลาวถึงตอไปในหัวขอที่ 

3.6.6 เรื่องการจัดวางทอตอไป 
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3.6.6 การจัดวางทอ 

               Coordinate system 
 

(a) 
 

  
          Configuration 1           Configuration 2                   Configuration 3         Configuration 4 
 

 
(b) 

 
รูปที ่3.21 (a) แสดงระยะพกิัดของทอท่ีตาํแหนงตางๆตามคาพารามิเตอร  (b) แสดงรูปแบบการจดัทอ

ท่ีตําแหนงจุดศูนยกลางเชลลแบบตางๆ 

X ( )1
2
1

−P    ( )1
2
1

−P    ( )1
2
1

−P     ( )1
2
1

−P  

 

YU ( )1
2
3

−Q   ( )1
2
3

−Q   ( )23
6
3

−Q   ( )12
4
3

−Q  

 

YL ( )1
2
3

−Q   ( )1
2
3

−Q   ( )13
6
3

−Q   ( )12
4
3

−Q  
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 ในการออกแบบรีคูเพอเรเตอรโดยท่ัวไปนัน้ เมื่อคํานวณพื้นที่ถายเทความรอนและหาจํานวน
ทอที่ใชไดแลว จะตองจัดวางทอที่คํานวณไดลงในเชลลเพื่อหาขนาดของเชลลที่จะใชในการออกแบบ
ตอไป แตการจัดทอท่ีคํานวณไดนั้นเปนสิ่งที่ทําไดคอนขางลําบากและใชระยะเวลามากในการออกแบบ
ใหทอท้ังหมดอยูในเชลลท่ีมลีักษณะเปนทรงกระบอก (Cylinder) ดังนั้นในการออกแบบที่นยิมใชโดย
การหลกีเลี่ยงการใชเชลลรปูทรงกระบอกก็คือ การใชเชลลที่มลีักษณะเปนปริซึมสี่เหลี่ยม เนื่องจากออก 
แบบการวางทองายกวาและมีการสรางที่คอนขางงาย 
 
 แตความเปนจริงในการคํานวณคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนทีผ่านฟลมนอกทอและคา
ความดันสูญเสียในเชลลนั้นจะมีคาคลาดเคลื่อนไปจากทฤษฎีไปอยางมาก ดังนัน้ในสวนนี้จะเปนการ
จัดวางทอแบบทรงกระบอก (Cylinder) ตามมาตรฐานของ TEMA ซึ่งมีรายละเอียดแสดงดังตอไปนี ้
 

22
2

2
1 YXR +=⎟
⎠
⎞

⎜
⎝
⎛ −  (3.67)

 
 โดยที ่
  X  = ฟงกชันของ P 

  Y  = ฟงกชันของ Q 

  P = จํานวนทอ/แถว 

  Q = จํานวนแถว (โดยแถวที่หนึ่งคือแถวท่ียาวที่สุดท่ีตดิกับเสนผาศูนยกลางเชลล) 
  YU = Y ในสวนบนของครึ่งวงกลม 

           YL  = Y ในสวนลางของครึ่งวงกลม  
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(a) 

รูปท่ี 3.22 การจัดทอแบบ Triangular Pitch สําหรับ Header Sheets 
 
 

ตารางที่ 3.9 (a) สมบัติตางๆของการจัดทอเมื่อระยะหางระหวางทอมคีา 1 
 

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

 
 รูปที่ 3.9 (a) และ (b) แสดงการจัดทอแบบ Triangular Pitch สําหรับ Header Sheets โดยมี
รายละเอียดตามตารางที่ 3.9 (a) และ (b) ดังนี้ 
 
 
 
 
 
 
 



 64

                                  
 

(b) 
 

รูปที ่3.22 (ตอ) การจัดทอแบบ Triangular Pitch สําหรับ Header Sheets 
 
ตารางที่ 3.9 (b) สมบัติตางๆของการจัดทอเม่ือระยะหางระหวางทอมคีา 1 
 

รัศม ี พื้นท่ีวงกลม จํานวนทอทีอยูภายใน จํานวนทอ พื้นที่สูญเปลา (%)
1.5 7.1 7 8.18 14.40 
2.5 19.6 19 22.70 16.30 
3.5 38.5 37 44.50 16.90 
4.5 63.7 61 73.70 17.20 
5.5 92.5 91 110.00 17.30 
6.5 132.6 139 153.20 9.30 
7.5 177.0 187 204.30 8.50 
8.5 227.0 241 262.00 8.00 
9.5 284.0 301 323.60 7.00 
10.5 346.0 367 400.00 8.30 
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3.6.7 การนําความรอนกลับมาใชใหม (Heat Recovery) 
 
หลังจากที่คํานวณขนาดที่เหมาะสมที่สุดของรีคูเพอเรเตอรแบบเชลลและทอและทําการติดตั้ง

อุปกรณเขากับระบบแลว อากาศที่ไดรับความรอนจากรีคูเพอเรเตอรจะเขาไปใชในการเผาไหมใหมอีก
ครั้ง เราจะพิจารณาปริมาณความรอนที่ใชลดลงหลังจากการติดตั้งรีคูเพอเรเตอรนี้ โดยพลังงานที่เขาไป
ก็คือพลงังานความรอนที่ไดจากการอุนอากาศนั่นเอง 
  

( )iaoaapah TTCmQ ,,, −=  (3.74) 

 

จากสมการที่ 3.74 แสดงคาพลังงานความรอนที่เกิดขึ้นหลังจากการอุนอากาศแลวโดยที่ Qh 

คือ คาพลังงานความรอนท่ีเกิดจากการอุนอากาศ (kJ/hr.) 
 
สําหรับสมการที่ 3.75 ใชเพื่อหาคาปริมาณเชื้อเพลิงที่ประหยัดขึ้นหลังจากการติดตั้งรีคูเพอเร

เตอรแลว 
 

HHV
Qm h

sf

310×
=&  (3.75) 

เมื่อ 

 sfm&  = อัตราน้ํามันเชื้อเพลิงท่ีประหยัดได (L/hr.) 
 HHV = คาความรอนสูง (High Heating Value) ของน้ํามันเชื้อเพลิง (MJ/l) 
  
 

3.6.8 การคาํนวณคาใชจายตลอดอายุการใชงานของอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน (Life 
Cycle Cost of Heat Exchanger) 
 
 การออกแบบหรือการสรางถือวาเปนสวนหนึ่งของงานวศิวกรรม แตเศรษฐศาสตรถือวาเปนกฎ 
เกณฑสําคัญท่ีจะนํามาใชในการตดัสินใจดานวิศวกรรม ดังนัน้ในการดําเนินการใดๆ จึงจําเปนตอง
พิจารณาถึงดานเศรษฐศาสตรเขาไปดวยเสมอ ท้ังนี้เพ่ือใหการลงทนุไดรับผลตอบแทนอยางเพยีงพอซึ่ง
โดยท่ัวไปแลวสภาพการทํางานที่เหมาะสมของอุปกรณใดจะหมายถึง สภาพการทํางานของอุปกรณที่
ใชตนทุนที่ต่ําที่สุดแลวไดรบัผลตอบแทนกลับมามากทีส่ดุ นั่นคือ การพิจารณาออกแบบใหคาใชจายทั้ง 
หมดตลอดอายุการใชงาน ( Life Cycle Cost ) ของอุปกรณมีคาต่ําที่สุดนั่นเอง 
 

คาใชจายตลอดอายุการใชงานของอุปกรณแลกเปลีย่นความรอน  ( Life Cycle Cost of Heat 

Exchanger) ประกอบไปดวย 
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LCC = CC + EC + MC (3.76) 

 
เมื่อ LCC = คาใชจายตลอดอายุการใชงานของอุปกรณแลกเปลีย่นความรอน 

 CC = คาใชจายเบื้องตน (Capital Cost) 

 EC = คาใชจายดานพลังงาน (Energy Cost ) 

MC = คาใชจายในการซอมบํารุงรักษา (Maintenance Cost) 
 
โดยท่ี CC = คาทอ Stainless Steel  + คาเหล็กแผน  Carbon Steel + คาพัดลม 

   (Blower) + คาแรง       

 MC = 5 % ของ CC             

 EC = กําลังงานในการขับพัดลม (kW)×ช่ัวโมงทํางาน (h)×ราคาไฟฟา  
(บาท/kW-h) 

กําลังงานในการขับพัดลม มคีา 
η
∆PV  (kW) 

 V = อัตราการไหลเชิงปริมาตร (
s

m3

) 

 ∆P = ความดันสญูเสียรวม (Pa) 
 η = ประสิทธิภาพของรีคูเพอเรเตอร 
  
 พิจารณาคาใชจายที่ประหยดัไดจากการติดตั้งรีคูเพอเรเตอร ตามสมการที่ 3.75 จากการหามวล
ของน้ํามันเชื้อเพลิง ดงันั้นคาใชจายทั้งหมดเกี่ยวกับรีคูเพอเรเตอรคือคาใชจายเกี่ยวกับอุปกรณและคาใช 
จายดานเชื้อเพลิงหลังจากติดตั้งอุปกรณแลว    
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3.7 วิธีวิเคราะหทางเศรษฐศาสตร 
 
 การประเมินศักยภาพในการปรับปรุงระบบ จะใชวิธีวิเคราะหทางเศรษฐศาสตรเปนตัวประเมิน
วามีศักยภาพมากนอยเพียงใด ซึ่งวิธีวิเคราะหไดแก ระยะเวลาคืนทุน (Pay-back period) และ
ผลตอบแทนการลงทุน (Internal rate of return) 
 

3.7.1 ระยะเวลาคืนทุน (Pay-back period, n) 
 

 คือเวลาที่ตองการเพื่อใหการลงทุนเริ่มตนไดรับการคืนทุนสามารถคํานวณไดจากสมการทั้ง
สองสมการที่จะกลาวคือสมการที่ 3.77 และ3.88 ดังตอไปนี้ 

 
( )

( ) 11
1

−+
+

= n

n

i
iiCRF  (3.77)

   
 เมื่อ CRF คือ Capital recovery factor (คาเงินที่ประหยัดได/ราคาอุปกรณ) 
 i คือ Annual rate of interest 

 n คือ Pay- back period 
 
โดยท่ี คาเงินที่ประหยัดได คือ ราคาที่ประหยัดไดเม่ือติดตั้งอุปกรณ-คาใชจายในการเดินอุปกรณ-คา
บํารุงรักษา 
 
หรีออาจหาคา Pay - Back period ไดโดยตรงจากสมการ 
 

CostYearlyBenefitYearly
CostFirstPeriodBackPay
−

=−  (3.78)

 
 

2.6.1 อัตราผลตอบแทนการลงทุน (Internal rate of return, IRR) 
  
 หมายถึงการคํานวณหาอัตราคิดลด (Discount rate) ที่มีผลทําใหมูลคาปจจุบันของเงินสดที่
ไดรับในอนาคต เทากับเงินลงทุนที่จายในปจจุบัน น่ันคือมูลคาปจจุบันของเงินสดรับเทากับมูลคา
ปจจุบันของเงินสดจาย โดยมีสูตรการคํานวณตามสมการที ่3.79 ดังนี้ 
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( ) ( ) ( ) ⎥
⎥
⎦

⎤

⎢
⎢
⎣

⎡
=

mSATIC
IRR+1

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

IRR+1

111  (3.79)

  
As   = TIC × CRF (3.80) 

           
เมื่อ  TIC      คือ ราคาคาใชจายในการติดตั้งอุปกรณ 
  As       คือ คาเงินท่ีประหยัดได 
  m = อายุเตา 

IRR = อัตราผลตอบแทนการลงทุน 
 



บทที่ 4  
 

โปรแกรมคอมพิวเตอรสําหรับออกแบบรีคูเพอเรเตอร 
 

ขอมูลของรีคูเพอเรเตอรและสมการทางดานการถายเทความรอนที่กลาวถึงในบทที่ 3 ถูกนํามา
ประดิษฐขึ้นเปนโปรแกรมคอมพิวเตอรเพ่ือโปรแกรมดังกลาวถูกประดิษฐขึ้นโดยใชภาษาปาสคาล 
(Pascal) โดยโปรแกรมที่ประดิษฐขึ้นนี้มีช่ือวา HEATEX ซึ่งโปรแกรมคอมพิวเตอรดังกลาวสามารถ
ทํางานบนเครื่องคอมพิวเตอรสวนบุคคลได รายละเอียดของโปรแกรมดังกลาวไดถูกอธิบายโดยละเอยีด
ในหัวขอตางๆดังตอไปนี ้
 
4.1 ขั้นตอนการคํานวณ 

 
โปรแกรมคอมพิวเตอร HEATEX มีขั้นตอนการคํานวณภายในโปรแกรมคอมพิวเตอรน้ี ได

สรุปดวยแผนภูมิ (Flow Chart) ของการทํางานในรูปที่ 4.1 ซึ่งมีรายละเอียดและขั้นตอนการคํานวณ
ดังตอไปนี ้
  

ขั้นตอนที่ 1 เริ่มจากการอานไฟลขอมูลจากโรงงาน (Input File) ซึ่งประกอบไปดวยอุณหภูมิ
ของกาซเสีย อุณหภูมิของอากาศในโรงงาน อัตราการสิ้นเปลืองน้ํามันเชื้อเพลิง ปริมาณกาซคารบอน
มอนออกไซดและเปอรเซนตออกซิเจนที่วัดไดจากกาซเสียของโรงงาน 
  

ขั้นตอนที่ 2  ขอมูลของปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดและเปอรเซนตออกซิเจนที่อานได
จะนํามาใชดุลสมการเคมีเพ่ือหาคา Specific Heat Capacity at Constant Pressure (Cp) และอัตรา
การไหลเชิงมวลของกาซเสีย  
  

ขั้นตอนที่ 3 สมมุติคาอุณหภูมิของกาซเสียขาออกจากรีคูเพอเรเตอร (Tg,o) เริ่มตนโดยสูงกวา
อุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร10 K  
  

ขั้นตอนที่ 4 คํานวณคาผลตางอุณหภูมิเฉลี่ยเชิงล็อกการิธัม (LMTD) เมื่อทราบอุณหภูมิทั้ง 4คา 
คือ อุณหภูมิของกาซเสียขาเขาและออกจากรีคูเพอเรเตอร และอุณหภูมิของอากาศทั้งขาเขาและออกจาก 
รีคูเพอเรเตอร 
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ขั้นตอนที่ 5 สมมุติคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม (U0) เริ่มตนโดยใชคาประมาณตาม
การทดลองโดยเฉลี่ย  

 
ขั้นตอนที่ 6 สมมุติตัวแปรตางๆภายในเชลลท้ังหมดโดยมีรายละเอียดดังนี ้

- จํานวนเที่ยวของการไหล (Np) ในเชลลเริ่มตั้งแต 2 ถึง 6 เที่ยวการไหล  
- ความยาวของทอ (L0) เริ่มตั้งแต 1 ถึง 6 เมตร  
- ขนาดของทอภายในเชลล (Do) 
- ระยะหางระหวางทอแตละทอ (Sn) 

 
ขั้นตอนที่ 7 คํานวณพื้นที่ถายเทความรอนและคํานวณจํานวนทอภายในเชลล 
 
ขั้นตอนที่ 8 จัดทอที่คํานวณใหพอดีตามมาตรฐาน ถาจํานวนทอมีการเปลี่ยนแปลงใหกลับไป

ขั้นตอนที่ 5 เพื่อไปคํานวณคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม (U0) ใหมโดยตัวแปรในขั้นตอนที่ 
6 ยังคงเดิม 

  
ขั้นตอนท่ี 9 เมื่อไดขนาดทั้งเชลลและทอแลวทําการคํานวณคาสัมประสิทธิ์การถายเทความ

รอนภายในทอ (hi) และภายในเชลล (ho) 
 
ขั้นตอนที่ 10 ตรวจสอบคาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอนรวม (U0) เมื่อทราบคาสมัประสทิธิ์

การถายเทความรอนภายในทอ (hi) และภายในเชลล (ho) วาผิดพลาดเกินที่กําหนดหรือไม ถาผิดพลาด
เกินใหกลับไปแทนคากลับในขั้นตอนที่ 5 ใหมอีกครั้ง จะเขาสูกระบวนการทําซ้ําในขั้นตอนที่ 5 ถึงขั้น
ตอนนี้จนกวา คาความผิดพลาดไมเกินจากที่กําหนดไว 

 
ขั้นตอนท่ี 10 คํานวณคาความดันสูญเสียทั้งภายในทอและภายในเชลลทั้งหมดแลวนําๆไป

พิจารณาขนาดของพัดลม จากนั้นคํานวณคาใชจายทั้งหมดในการออกแบบ (LCC) 
 
ขั้นตอนที่ 11 คํานวณการประหยัดน้ํามันเชื้อเพลิงที่ไดเพื่อนําไปรวมกับคาใชจายทั้งหมด 

(LCC) เพื่อใชในการคํานวณ TOTAL COST  
 
ขั้นตอนที่ 12 พิจารณา TOTAL COST ที่คํานวณไดวานอยกวาที่กําหนดไวหรือไม ถามากกวา

ใหกลับไปเปลี่ยนตัวแปรทุกตัวในขั้นตอนที่ 6 แลวเปรียบเทียบทุกขั้นตอนจนได TOTAL COST ที่
นอยท่ีสุด 
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ขั้นตอนที่ 13 เมื่อคํานวณ TOTAL COST ที่นอยที่สุด ณ อุณหภูมิของกาซเสียขาออกจากรีคู
เพอเรเตอร (Tg,o) เริ่มตนสูงกวาอุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร10 K ตามที่กําหนดในขั้นตอนที่ 
3 ใหกลับไปทําการเปลี่ยนอุณหภูมิ (Tg,o) ใหเพ่ิมขึ้นจนกระทั่งต่ํากวาอุณหภูมิ (Tg,i) 10 K ซึ่งจะเปรียบ 
เทียบคา TOTAL COST เมื่อปรับเปลี่ยนอุณหภูมิ (Tg,o) ทุกครั้งจนไดคา TOTAL COST ท่ีต่ําที่สุด 

 
ขั้นตอนที่ 14 แสดงผลลัพธในไฟลสงออกเพื่อนําไปออกแบบสรางรีคูเพอเรเตอรตอไป  
 

4.2 รายละเอียดของโปรแกรมคอมพิวเตอร 
  

รายละเอียดตางๆของโปรแกรม HEATEX ไดแสดงไวในภาคผนวก ค 
 
4.3 รายละเอียดของไฟลขอมูลนําเขา 
  

รายละเอียดของไฟลขอมูลนําเขาที่ใชกับโปรแกรม HEATEX ประกอบไปดวยขอมูลนําเขา
จํานวน 5 สวนยอยดังตอไปนี ้

 
สวนท่ี1 อุณหภูมิของกาซเสียท่ีวัดไดจากโรงงานโดยใชอุปกรณวัด Flue Gas Analysis ทํา

การวัดในหนวยเคลวิน (K)   
ตัวอยางเชน: ' ENTER FLUE GAS TEMPERATURE (K) '  
  ' 1000 ' 
 
สวนท่ี2 อุณหภูมิของอากาศในโรงงานเปนคาที่ใชเริ่มตนคํานวณอุณหภูมิขาเขารีคูเพอเรเตอร

ในหนวยเคลวิน (K)  
ตัวอยางเชน: ' ENTER AIR INPUT TEMPERATURE (K) ' 
  ' 300 ' 
 
สวนที่3 อัตราการสิ้นเปลืองน้ํามันเชื้อเพลิงท่ีใชอยูกอนทําการรีคูเพอเรเตอรหนวย Liters/Hr. 

ตัวอยางเชน: ' ENTER FLOW RATE FUEL (LITERS/HOUR) ' 
   ' 20 ' 
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เร่ิมการทํางาน

อานไฟลขอมูลจากโรงงาน

ดุลสมการเคมีเพื่อหาสมบัติของกาซเสีย

สมมุติคา  Tg,o = Ta,i +10

หาคา LMTD

หาพื้นที่ถายเทความรอนและคํานวณจํานวนทอ

จํานวนทอเทาเดิมหรือไม

จดัทอตามรูปแบบ

ไมใช

หาสัมประสิทธิ์การถายเทความรอน hi, ho

ใช

สมมุติจํานวนเที่ยวของการไหล Np =2, ความยาว L0,
ขนาดทอ Do และระยะหางระหวางทอ Sn

A BC D

สมมุติคา  U = 10
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 TOTAL COST < TOTAL COST1

ไมใช

ใช

A B

แสดงผลการคํานวณ

Tg,o = Tg,i -10

C

ใช

ไมใช

จบการทํางาน

คํานวณคาความดันสูญเสีย,คา LCC

ใช

ไมใช
7101 −×<∆U

D

คํานวณ TOTAL COST

 
 

รูปที่ 4.1 แผนภูมิการทํางานของโปรแกรมคอมพิวเตอร HEATEX 
 

สวนท่ี4 ปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดที่วัดไดจากกาซเสียของโรงงานโดยใชอุปกรณวัด 
Flue Gas Analysis ทําการวัดในหนวย Part Per Million (PPM) 

ตัวอยางเชน: ' ENTER QUANTITY OF CO (PPM) ' 
  ' 300 ' 

 
สวนท่ี5 เปอรเซ็นตออกซิเจนที่วัดไดจากกาซเสียของโรงงานโดยใชอุปกรณวัด Flue Gas 

Analysis ในหนวยเปอรเซ็นต (%) ของปริมาณกาซเสียทั้งหมด 

ตัวอยางเชน: ' ENTER QUANTITY OF LEAK O2 (PERCENTAGE) ' 
   ' 3 ' 
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4.4 ลักษณะของไฟลผลลัพธ 
 ไฟลผลลัพธที่ไดจากโปรแกรมคอมพิวเตอร HEATEX ประกอบไปดวยผลมีลักษณะดังตอ 
ไปนี้ 
 สวนที่1 แสดงจํานวนเที่ยวการไหลของอากาศ (Np) ภายในเชลล  

ตัวอยางเชน: ' NP IS 4 '  
 
สวนที่3 แสดงจํานวนทอ (N) ที่ใชทั้งหมดภายในเชลล 
ตัวอยางเชน:  ' N IS 367 ' 
 
สวนที่3 แสดงความยาวของทอ (L) ท่ีใชในหนวยเมตร (m.) 
ตัวอยางเชน:  ' LENGTH IS 6 ' 
 
สวนที่4 แสดงอัตราสวนระยะหางระหวางทอ 

ตัวอยางเชน: ' SNRATIO IS 1.25 ' 
 
สวนที่5 แสดงขนาดเสนผาศูนยกลางภายนอกของทอ (Do) ที่ใชในหนวยเมตร (m.) 
ตัวอยางเชน:  ' OUTTUBESIZE IS 1.9050000000E-02 ' 
 
สวนที่6 แสดงขนาดเสนผาศูนยกลางภายในของทอ (Di) ที่ใชในหนวยเมตร (m.) 
 ตัวอยางเชน: ' INTUBESIZE IS 1.4830000000E-02 ' 
 
สวนที่7 แสดงรูปแบบการจัดทอท่ีตําแหนงจุดศูนยกลางเชลลแบบตางๆตามรูปที่ 3.21 (b)  

ตัวอยางเชน: ' CONFIG IS CONFIG 2'                     
 
สวนที่8 แสดงขนาดของทางออกและทางเขาเชลลในหนวยเมตร (m.) 
ตัวอยางเชน: ' CHANNEL IS 4.2914887500E-01'                      

 
สวนท่ี9 แสดงคาใชจายทั้งหมดในการออกแบบ (Life Cycle Cost, LCC) ตามสมการที ่

3.76 ในหนวยบาท (Baht) 
ตัวอยางเชน: ' LCC IS  2.4569385535E+04 ' 
 
สวนที่10 แสดงอุณหภูมิของกาซเสียขาออกจากรีคูเพอเรเตอร (Tg,o) ในหนวยเคลวิน (K) 
ตัวอยางเชน: ' FLUEOUTTEMPGUESS IS 4.6000000000E+02 ' 
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สวนท่ี11 แสดงคาใชจายในสวนนํ้ามันเชื้อเพลิงที่ประหยัดไดในหนวยบาท (Baht) ตามสม 

การที ่3.75 

ตัวอยางเชน: ' SAVEOILCOST IS  1.0047175514E+05 ' 
 
สวนท่ี12 แสดงคาใชจายในสวนน้ํามันเชื้อเพลิงหลังจากหักจากคาน้ํามันเชื้อเพลิงที่ใชอยูใน

หนวยบาท (Baht)  
ตัวอยางเชน: ' RESTOILCOST IS 1.6515282449E+06 ' 
 
สวนท่ี13 แสดงคาใชจายรวมทั้งหมดเมื่อรวมคาใชจายสวนน้ํามันเชื้อเพลิงหลังจากติดตั้ง

อุปกรณแลว ในหนวยบาท (Baht)  
ตัวอยางเชน:  ' TOTALCOST IS 1.6760976304E+06 ' 
 
สวนที่14 แสดงคาเรยโนลภายในทอ (Retube)  
ตัวอยางเชน: ' RENALDTUBE IS 2.9863185963E+02 ' 
 
สวนที่15 แสดงคาเรยโนลภายในเชลล (Reshell) 
ตัวอยางเชน:  ' RENALDSHELL IS 6.6983733899E+02 ' 
 
สวนที่16 แสดงคาความดันสูญเสียภายในทอ (Ptube) ในหนวยปาสคาล (Pa) 
ตัวอยางเชน: ' PINTUBE IS 2.6138719696E+01 ' 
 
สวนที่17 แสดงคาความดันสูญเสียภายในเชลล (Pshell) ในหนวยปาสคาล (Pa) 
ตัวอยางเชน: ' PINSHELL IS 2.1366850258E+01 ' 

 
 สวนที1่8 แสดงขนาดเสนผาศูนยกลางของเชลล (Ds) ในหนวยเมตร (m) 
 ตัวอยางเชน: ' SHELLSIZE IS 0.51357361058E-01 ' 
  

สวนที1่9 แสดงคา Pay-Back Period ของอุปกรณ ในหนวยป (Year) 
 ตัวอยางเชน: ' PAYBACK IS 0.3401686454-01 ' 
 
 

  
 
 



 

บทที่ 5 
 

การวิเคราะหและตรวจสอบความถูกตองของโปรแกรม 
 

ในบทนี้เราจะนําโปรแกรมคอมพิวเตอรที่พัฒนาขึ้นมาวิเคราะหผลการทํางานและทําการตรวจ 
สอบความถูกตอง โดยนําโปรแกรมคอมพิวเตอรไปคํานวณขนาดที่เหมาะสมที่สุดของรีคูเพอเรเตอร 
แลวนําผลลัพธที่ไดมาเปรียบเทียบโดยจะแบงการเปรียบเทียบเปนสองสวนคือ การเปรียบเทียบผลลัพธ
สําหรับไฟลขอมูลนําเขาที่แตกตางกัน และการเปรียบเทียบผลลัพธเมื่อเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของกาซ
เสียขาเขารีคูเพอเรเตอร 
 
5.1 การวิเคราะหผลสําหรับไฟลขอมูลนําเขาท่ีแตกตางกัน 
  

การตรวจสอบการทํางานของโปรแกรมคอมพิวเตอรท่ีไดออกแบบโดยวิเคราะหคาใชจายรวม
ท้ังหมด (Total Cost) เมื่อทําการเปลี่ยนแปลงไฟลขอมูลนําเขาที่สามารถวัดไดจากโรงงานในกรณี
ตางๆ โดยคาขอมูลที่ตองการทราบจากโรงงานนั้นจะมี 5 สวนคือ 
 
 1) การเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร (Tg,i) 

2) การเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (Ta,i)  

3) การเปลี่ยนแปลงอัตราการสิ้นเปลืองน้ํามันเชื้อเพลิงกอนติดตั้ง (FUEL USEbefore) 

4) การเปลี่ยนแปลงปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดในกาซเสีย (CO) 
5) การเปลี่ยนแปลงปริมาณกาซออกซิเจนในกาซเสีย (O2) 
 
5.1.1 การเปลีย่นแปลงอุณหภูมิของกาซเสยีขาเขารีคูเพอเรเตอร 
          

         ขอมูลที่ใชในการออกแบบรีคูเพอเรเตอรนั้นมีหลายขอมูล ซึ่งขอมูลที่สําคัญมากสวนหนึ่งที่แตละ
โรงงานจะมีคาท่ีแตกตางกันก็คือ อุณหภูมิของกาซเสียท่ีออกจากปลองไอเสียซึ่งใชเปนอุณหภูมิขาเขารี
คูเพอเรเตอร (Tg,i) ดังนั้นในสวนนี้จะแสดงการคํานวณคาใชจายรวมทั้งหมด (Total Cost) ทีโ่ปรแกรม
คํานวณได โดยทําการเปลี่ยนอุณหภูมิในสวนนี้ 3 คา คือ  1000 K, 1200 K, 1300 K เมื่อคาขอมูลนํา 
เขาทั้ง 4 สวนที่เหลือเปนคาคงที่ ดังนี้   
 

-     อุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (Ta,i)    = 300 K  

- อัตราการสิ้นเปลืองน้ํามันเชื้อเพลิงกอนติดตั้ง (Fuel Usebefore)   = 20 L/h 
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- ปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดในกาซเสีย (CO)   = 300 ppm 

- ปริมาณกาซออกซิเจนในกาซเสีย (O2)     = 4 % 
 
พิจารณาตารางที่ 5.1-5.3 ในสวนท่ี 1 นั้นเปนการปรับเปลี่ยนขนาดของเสนผาศูนยกลางภายนอก (Do) 
ทอดังนี ้

- เสนผาศูนยกลางภายนอก = 
4
3 นิ้ว  (0.01905 เมตร) 

- เสนผาศูนยกลางภายนอก = 1  นิ้ว  (0.02540 เมตร) 
- เสนผาศูนยกลางภายนอก = 

4
11 น้ิว (0.03175 เมตร) 

- เสนผาศูนยกลางภายนอก = 
2
11 น้ิว (0.03810 เมตร) 

- เสนผาศูนยกลางภายนอก = 2  นิ้ว   (0.05080 เมตร) 
- เสนผาศูนยกลางภายนอก = 

2
12 น้ิว (0.06350 เมตร) 

- เสนผาศูนยกลางภายนอก = 3นิ้ว    (0.07620 เมตร) 
- เสนผาศูนยกลางภายนอก = 4นิ้ว    (0.10160 เมตร) 
  

ขณะที่ตวัแปรตางๆทั้งหมดเปนคาคงที่ดังนี ้
- ความยาวทอ (Length)   = 3 เมตร 

- จํานวนเที่ยวของการไหล (Np) = 6 เท่ียว 

- อัตราสวนระยะหางระหวางทอ (Sn) = 1.25 
 

เมื่อพิจารณาตารางที่ 5.1-5.3 ในสวนท่ี 1 น้ันจะพบวาโปรแกรมจะคํานวณคาใชจายรวมทั้ง 
หมด (Total Cost) ในแนวทางเดียวกันคือ จะเลือกขนาดเสนผาศูนยกลางภายนอกทอที่มีขนาดเล็กวา 
เนื่องจากราคาทอจะเพิ่มขึ้นอยางเห็นไดชัดเม่ือเพิ่มขนาดของทอที่ใช 
  
 สําหรับในสวนท่ี 2 ในตารางที่ 5.1-5.3 นั้น เปนการปรับเปลี่ยนอัตราสวนระยะหางระหวาง
ทอ (Sn) ซ่ึงถาอัตราสวนระหวางทอมีคามากจะทําใหการจัดวางทอในเชลลน้ันมีระยะหางมากตามไป
ดวย ซึ่งถาระยะหางที่มากทําใหการถายเทความรอนมีคาสูง แตการเพิ่มระยะหางระหวางทอน้ีจะทําให
เชลลมีขนาดใหญตามขึ้นดวยซึ่งจะมีผลตอคาใชจายของ Carbon Steel ที่ใชในการสรางรีคูเพอเรเตอร
ท่ีสูงตามมาซึ่งการปรับเปลี่ยนอัตราสวนระยะหางระหวางทอ (Sn) มีดังนี ้
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- อัตราสวนระยะหางระหวางทอ  = 1.25  

- อัตราสวนระยะหางระหวางทอ  = 1.5 

- อัตราสวนระยะหางระหวางทอ  = 2.0 

- อัตราสวนระยะหางระหวางทอ  = 3.0 
 
ขณะที่ตวัแปรตางๆทั้งหมดเปนคาคงที่ดังนี ้

- ความยาวทอ (Length,L)   = 3 เมตร 

- จํานวนเที่ยวของการไหล (Np) = 6 เท่ียว 

- เสนผาศูนยกลางภายนอก (Do) = 
4
3 น้ิว  (0.01905 เมตร) 

 
โปรแกรมจะคํานวณคาใชจายรวมทั้งหมด (Total Cost) โดยเลือกใชอัตราสวนระยะหางระหวางทอที่
นอยมากกวาเนื่องจากการเพิ่มขึ้นของการถายเทความรอนมีผลนอยกวาราคาของ Carbon Steel ท่ีเพิ่ม 
ขึ้น 

 ในสวนที่ 3 ของตารางที่ 5.1-5.3 เปรียบเทียบจํานวนเที่ยวของการไหล (Np) โดยมีการไหลใน
เชลล ตั้งแต 2 เท่ียว จนถึง 6 เที่ยว ซึ่งถาจํานวนการไหลในเชลลยิ่งมากก็จะยิ่งรับความรอนที่ไดจากทอ
มากขึ้นเทาน้ัน โดยท่ีตัวแปรตางๆท้ังหมดเปนคาคงที่ดังนี ้
 

- ความยาวทอ (Length,L)   = 3 เมตร 

- จํานวนเที่ยวของการไหล (Np) = 6 เท่ียว 

- อัตราสวนระยะหางระหวางทอ (Sn) = 1.25 
 
จากตารางจะเห็นไดชัดเจนวาโปรแกรมมีการคํานวณการไหลชนิด 6 เที่ยว เนื่องจากผลตอการเพิ่มขึ้น
ของความรอนมีคามากกวาราคาที่เพิ่มขึ้นจากการเพิ่มจํานวนของแผนกั้น (Baffle) เมื่อจํานวนเที่ยวของ
การไหลมีคามากขึ้น 
 
 สําหรับสวนสุดทายในสวนที่ 4 นั้นจะทําการเปลี่ยนแปลงคาความยาว (Length,L) เปน 1, 1.2, 

1.5, 2.0, 3.0 เมตร ตามลําดับ เนื่องจากทอสแตนเลสที่ขายตามทองตลาดมีความยาวสูงสุดคือ 6 เมตร
และเพื่อเปนการแบงทอโดยที่ไมใหมีเศษเหลือคือ ตองแบงทอ 6 เมตรใหเปน 2 ทอน, 3 ทอนเรื่อยไป
ตามลําดับ ซึ่งจะทําใหความยาวเปนไปตามที่กลาวไวดานบนตามลําดับ โปรแกรมจะคํานวณเมื่อคาคงที่
อ่ืนๆเปนดังนี ้
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- จํานวนเที่ยวของการไหล (Np) = 6 เท่ียว 

- อัตราสวนระยะหางระหวางทอ (Sn) = 1.25 

- เสนผาศูนยกลางภายนอก (Do) = 
4
3 น้ิว  (0.01905 เมตร) 

 
เมื่อเปรียบเทียบพื้นที่ถายเทความรอนของรีคูเพอเรเตอรแลว ทอที่ยาวนั้นจะใชจํานวนทอในเชลลใน
การถายเทความรอนนอยกวา ทอท่ีสั้นแตใชจํานวนทอมากขึ้น ดังนั้นเมื่อ พิจารณาตารางในสวนนี้จะ
พบวาคาที่เหมาะสมที่สุดจะเลือกทอที่มีความยาวที่ยาวที่สุดคือ 3 เมตร 
  
 เมื่อพิจารณาถึงการเปลี่ยนอุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร (Tg,i) ทั้ง 3ตาราง คือ ตา 
รางท่ี 5.1-5.3 จะพบวาถาปรับอุณหภูมิใหสูงขึ้นจะทําใหการใชจํานวนวนทอถายเทความรอน (Ntube) 
มีจํานวนมากขึ้นดวยซึ่งจะทําใหคาใชจายรวมทั้งหมดมีคามากขึ้นตามลําดับ 
 

5.1.2 การเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (Ta,i) 
 

 สําหรับตารางที่ 5.4-5.6 เปนการใชโปรแกรมในการคํานวณเมื่อทําการเปลี่ยนไฟลขอมูลนํา 
เขาของอุณหภูมิอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร(Ta,i)โดยที่อุณหภูมินี้เปนอุณหภูมิที่วัดไดในอากาศทั่วไปใน
สวนที่จะทําการติดตั้งรีคูเพอเรเตอรของโรงงาน ดังนั้นในสวนนี้จะทําการเปรียบเทียบคา Ta,i ท้ังหมด 3
คา คือ 250 K, 300 K และ 350 K โดยมีไฟลขอมูลนําเขาอ่ืนๆที่วัดไดจากโรงงานที่ใชสมมตุเิปนคาคง 
ท่ี ดังนี ้
 

-     อุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร (Tg,i)    =1300 K  

- อัตราการสิ้นเปลืองน้ํามันเชื้อเพลิงกอนติดตั้ง (Fuel Usebefore)   =20 L/h 

- ปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดในกาซเสีย (CO)   =300 ppm 

- ปริมาณกาซออกซิเจนในกาซเสีย (O2)     =4% 
 
ขอมูลที่ไดจากการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (Ta,i)ใหมีคาสูงขึ้นตาม

ตารางที่ 5.4-5.6 นั้นจะเห็นไดวาคาใชจายรวมทั้งหมดไมไดมีลักษณะที่ลดลงตามที่ควรจะได สาเหตุ
จากคาอุณหภูมิของกาซเสียขาออกรีคูเพอเรเตอรนั้นมีคาไมเทากัน ซึ่งจะอธิบายละเอียดในหัวขอที่ 5.2

ตอไป 
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5.1.3 การเปลี่ยนแปลงอัตราการสิ้นเปลืองน้ํามันเชื้อเพลิงกอนติดตั้ง (FUEL USEbefore) 
 
ในการใชงานทั่วไปนั้นโรงงานแตละโรงงานจะมีอัตราการใชพลังงานเชื้อเพลิงที่แตกตางกัน  

ดังนั้นในสวนนี้จะพิจารณาการเปลี่ยนแปลงอัตราการใชนํ้ามันเชื้อเพลิง (นํ้ามันเตา C) ในแบบตางๆ 3
แบบคืออัตราการใช 20 ลิตร/ช่ัวโมง, 25 ลิตร/ช่ัวโมงและ30 ลิตร/ช่ัวโมง ดังแสดงในตารางที่ 5.7-5.9

โดยท่ีขอมูลนําเขาสมมุติใหเปนคาคงท่ีเพื่อทําการเปรียบเทียบดังนี ้
 

-     อุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร (Tg,i)    =1300 K 

-     อุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (Ta,i)    =300 K  

- ปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดในกาซเสีย (CO)   =300 ppm 

- ปริมาณกาซออกซิเจนในกาซเสีย (O2)     =4% 
 
สําหรับการเปลี่ยนอัตราการใชน้ํามันเชื้อเพลิงใหสูงขึ้นนั้นแนวโนมการเพิ่มจํานวนทอเปนไป

ตามทฤษฎีคือเมื่อ มีการใชปริมาณน้ํามันเชื้อเพลิงมากทําใหมีคาพลังงานความรอนที่สูง ทําใหขนาดของ
รีคูเพอเรเตอรมีขนาดใหญตามขึ้นไปดวย 

 
5.1.4 การเปลี่ยนแปลงปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดในกาซเสีย (CO) 
 
ไฟลขอมูลนําเขาที่จะทําการเปรียบเทียบอีกตัวอยางหน่ึงก็ปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซด

ในที่วัดไดในกาซเสีย (CO)เมื่อตรวจวัดที่ปลองกาซเสียในโรงงานโดยใช Flue Gas Analysis เปน
อุปกรณในการตรวจวัด สําหรับสวนนี้ปริมาณ CO ท่ีทําการเปรียบเทียบในหนวย Part per million 

(PPM.) มี 3 คาคือ 300 ppm, 400 ppm และ1000 ppmดังแสดงในตารางที่ 5.10-5.12และมีคาคงที่
ของขอมูลนําเขาดังตอไปนี ้

 
-     อุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร (Tg,i)    =1300 K 

-     อุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (Ta,i)    =300 K  

- อัตราการสิ้นเปลืองน้ํามันเชื้อเพลิงกอนติดตั้ง (Fuel Usebefore)   =20 L/h 

- ปริมาณกาซออกซิเจนในกาซเสีย (O2)     =4% 
 
 
 
 
 
 



 81

5.1.5 การเปลี่ยนแปลงปริมาณกาซออกซิเจนในกาซเสีย (O2) 
 
ในสวนสุดทายที่จะทําการเปรียบเทียบขอมูลนําเขานี้คือปริมาณกาซออกซิเจน (O2) ที่รั่ว 

(Leak) เขามาหลังจากผานหองเผาไหม (Combustion Chamber) แลว โดยวัดไดจาก Flue Gas 

Analysis เชนเดียวกับกาซคารบอนมอนออกไซด (CO) โดยมีหนวยเปนเปอรเซ็นตโดยปริมาตรเม่ือ
เทียบกับปริมาณกาซเสียท่ีออกมาทั้งหมด โดยพิจารณาตารางที่ 5.13-5.15จะเปรียบเทียบปริมาณกาซ
ออกซิเจน (O2) ที่วัดได 3 คาคือ 2%, 3% และ4% ตามลําดับและมีคาคงที่ของขอมูลนําเขาดังนี้ 

 
-     อุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร (Tg,i)    =1300 K 

-     อุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (Ta,i)    =300 K  

- อัตราการสิ้นเปลืองน้ํามันเชื้อเพลิงกอนติดตั้ง (Fuel Usebefore)   =20 L/h 

- ปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดในกาซเสีย (CO)   =300 ppm 
 

จากการเปรียบเทียบคาใชจายรวมทั้งหมดโดยการปรับเปลี่ยนไฟลขอมูลนําเขาที่วัดไดจากโรง 
งานคือ Tg,i , Ta,i , Fuel Usebefore , CO และ O2 และปรับเปลี่ยนตัวแปรในการสรางรีคูเพอเรเตอร ซึ่ง 
ไดแก ความยาวของทอ, จํานวนเที่ยวการไหล, อัตราสวนระยะหางระหวางทอและขนาดเสนผาศูนย 
กลางภายนอกทอ นั้นแนวโนมของโปรแกรมในการเลือกใชคาตัวแปรเปนไปในทิศทางเดียวกันไมวา
จะทําการเปลี่ยนขอมูลนําเขาตางๆคือ ความยาวของทอจะเลือกทอที่ยาวที่สุดเพื่อเพ่ิมพื้นที่ถายเทความ
รอน และมีจํานวนเที่ยวของการไหลที่มากที่สุดเพราะจะเกิดการถายเทความรอนท่ีสูงทีสุ่ด สาํหรบัอตัรา 
สวนระหวางทอนั้นจะเลือกทอที่คอนขางชิดเพื่อเปนการประหยัด Carbon Steel ที่ใชสรางเชลลและมี
การถายเทความรอนที่ดีกวาการวางทอหางกันถึงแมวาจะเกิดความดันสูญเสียภายในเชลลสูงขึ้นก็ตาม 
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ตารางที่ 5.1 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนําเขา Tg,i=1000 K , Ta,i=300 K , FUEL USEbefore=20 L/h ,  

         CO=300 ppm , O2=4% 
 

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

      

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

      

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

      

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

             CO=300 ppm , O2=4% 
 

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

      

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

      

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

      

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

         CO=300 ppm , O2=4% 
 

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

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

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

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

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

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

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

         CO=300 ppm , O2=4% 
 

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

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

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

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

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

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

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

         CO=300 ppm , O2=4% 
 

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

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

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

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

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

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

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

         CO=300 ppm , O2=4% 
 

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

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

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

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

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

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

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

         CO=300 ppm , O2=2% 
 

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

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

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

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

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

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

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

         CO=300 ppm , O2=2% 
 

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

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

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

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

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

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

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

         CO=300 ppm , O2=2% 
 

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

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

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

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

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

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

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

         CO=300 ppm , O2=4% 
 

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

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

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

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

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

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

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

         CO=400 ppm , O2=4% 
 

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

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

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

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

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

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

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

         CO=1000 ppm , O2=4% 
 

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

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

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

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

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

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

1.00 6.00 540.00 1.25 0.01905 1117963.72 
1.20 6.00 559.00 1.25 0.01905 1114398.94 
1.50 6.00 526.00 1.25 0.01905 1111414.56 
2.00 6.00 367.00 1.25 0.01905 1108466.32 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104124.74 
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ตารางที่ 5.13 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนาํเขา Tg,i=1300 K , Ta,i=300 K , FUEL USEbefore =20 L/h ,  

         CO=300 ppm , O2=2% 
 

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

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

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

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

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

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

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

         CO=300 ppm , O2=3% 
 

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

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

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

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

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

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

1.00 6.00 550.00 1.25 0.01905 1119718.14 
1.20 6.00 547.00 1.25 0.01905 1116993.29 
1.50 6.00 468.00 1.25 0.01905 1114693.62 
3.00 6.00 230.00 1.25 0.01905 1108089.07 
3.00 6.00 230.00 1.25 0.01905 1108089.07 
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ตารางที่ 5.15 แสดงการเปรยีบเทียบคา TOTAL COST เมื่อขอมูลนาํเขา Tg,i=1300 K , Ta,i=300 K , FUEL USEbefore =20 L/h ,  

         CO=300 ppm , O2=4% 
 

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

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

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

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

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

      

LENGTH (m) N NTUBE SNRATIO OUTTUBESIZE (m) TOTALCOST (Baht) 
1.00 6.00 540.00 1.25 0.01905 1117897.00 
1.20 6.00 559.00 1.25 0.01905 1114326.32 
1.50 6.00 528.00 1.25 0.01905 1111423.05 
2.00 6.00 367.00 1.25 0.01905 1108387.77 
3.00 6.00 241.00 1.25 0.01905 1104043.22 
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5.2 การวิเคราะหผลเมื่อเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร 
  
 ตัวแปรตัวสุดทายที่เปนตัวแปรสําคัญในการเปลี่ยนแปลงคาใชจายรวมทั้งหมดคือ อุณหภูมิของ
กาซเสียขาออกรีคูเพอเรเตอร (Tg,o)ซึ่งเปนตัวแปรแรกที่เราไมทราบคา ซึ่งตัวแปรนี้ใชในการหาคา
อุณหภูมิของอากาศขาออกรีคูเพอเรเตอร (Ta,o)โดยวิธีสมดุลคาพลังงานหลังจากนั้นจะใชในการหาคา 
LMTD ตอไป  
 
 ดงนั้นในสวนท่ีจะกลาวถึงตอไปนี้จะทําการเปรียบเทียบอุณหภูมิของกาซเสียขาออกรีคูเพอเร
เตอร (Tg,o)โดยการปรับเปลี่ยนคาโดยจะมีอุณหภูมิระหวางอุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร 
(Ta,i) และอุณหภูมิของกาซเสียขาเขารีคูเพอเรเตอร (Tg,i)โดยจะแสดงผลการปรับเปลี่ยนอุณหภูมิขาเขา
รีคูเพอเรเตอร 3 แบบคือ 1000K, 900Kและ800K  และมีคาไฟลขอมูลนําเขาที่กําหนดใหเปนคาคงที่
ดังนี ้
 

-      อัตราการใชน้ํามันเชื้อเพลิงกอนติดตั้งรีคูเพอเรเตอร (Fuel usebefore) =1000 K 

-      อุณหภูมิของอากาศขาเขารีคูเพอเรเตอร (Ta,i)    =300 K  

- ปริมาณกาซคารบอนมอนออกไซดในกาซเสีย (CO)   =300 ppm 

- ปริมาณกาซออกซิเจนในกาซเสีย (O2)     =7% 
 

และมีรายละเอียดการทํางานของโปรแกรมดังนี้ 
  

สวนที ่1 อุณหภูมิขาเขารีคูเพอเรเตอร 1000K 
  

จากตารางที่ 5.16 กําหนดใหโปรแกรมเปลี่ยนอุณหภูมิของกาซเสียขาออกรีคูเพอเรเตอร (Tg,o) 
350 K ถึง 630 K ทุกๆ 10 K โดยตารางจะแสดง ความยาวของทอ (Length,L), จํานวนเที่ยวของการ
ไหล (N),     จํานวนทอ (Ntube), คาใชจายตลอดอายุการใชงาน (Life Cycle Cost,LCC) อัตราการใช
นํ้ามันเชื้อเพลิงหลังจากติดตั้งรีคูเพอเรเตอรแลว (Fuel Useafter) และคาใชจายรวมทั้งหมด (Total 

Cost) โดยตัวแปรที่ไมทราบคาท้ังหมดของรีคูเพอเรเตอรทั้งหมดคือ ความยาวทอ (Length,L),จํานวน
เที่ยวของการไหล (Np), อัตราสวนระยะหางระหวางทอ (Sn) และขนาดเสนผาศูนยกลางภายนอก (Do) 
มีการคํานวณการเปลี่ยนแปลงตัวแปรของทุกตัวเพ่ือหาขนาดที่เหมาะสมที่สุดเม่ือกําหนดอุณหภูมิของ
กาซเสียขาออกรีคูเพอเรเตอร (Tg,o)ในแตละอุณหภูมิ  
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 คา Total Cost นั้นมีคาเทากับผลรวมของ LCC กับและคา Fuel Useafter ซึ่งเมื่อพิจารณารูปที่ 
5.1 ซ่ึงแสดงคาขอมูลของตารางที่ 5.16 นั้นจะพบวา เสนที่แสดงคา LCC น้ันมีลักษณะเปนรูปโคงแต
อาจจะสังเกตไมชัดเจนเนื่องจากความแตกตางของคาอัตราการใชนํ้ามันเชื้อเพลิง (Fuel Useafter) มีคา
คอนขางสูง ดังนั้นรูปที่ 5.2 จะแสดงเฉพาะความสัมพันธของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของกาซเสียขา
ออกรีคูเพอเรเตอร (Tg,o) และคา Total Cost โดยเปลี่ยนอุณหภูมิทุกๆ 10 Kจะพิจารณาชวงอุณหภูมิ
ตั้งแต 500-680K  ซึ่งกราฟมีลักษณะโคงเปนกราฟหงาย โดยท่ีจุดต่ําสุดมีคา 560K และเปนจดุทีแ่สดง
คา Total Cost ที่ต่ําท่ีสุดดวย ดังนั้นจุดดังกลาวนี้จึงเปนจุดที่เหมาะสมที่สุดในการออกแบบรีคูเพอเร
เตอร โดยท่ีมีรายละเอียดของรีคูเพอเรเตอรท่ีเหมาะสมที่สุดดังนี้คือ 
 

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

 
สวนที ่2 อุณหภูมิขาเขารีคูเพอเรเตอร 900K 
 
จะพิจารณาเชนเดียวกับสวนที่ 1 คือตารางที่ 5.18 จะแสดงการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของกาซ

เสียขาออกรีคูเพอเรเตอร (Tg,o) ทุกๆ 10 K โดยที่ไฟลขอมูลนําเขามีคา เชนเดียวกับสวนท่ี 1 โดยจะ
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สังเกตไดวาลักษณะขอมูลที่คํานวณไดตามรูปท่ี 5.3 น้ันมีลักษณะเชนเดียวกับรูปที่ 5.1 และถาพิจารณา
เฉพาะคาใชจายรวมทั้งหมดดังรูปที่ 5.3 นั้น ลักษณะของกราฟแสดงแนวโนมเชนเดยีวกบัรปูที ่5.2 โดย
จะวิเคราะหในชวงอุณหภูมิของกาซเสียขาออกรีคูเพอเรเตอร (Tg,o) ตั้งแต 450-630 K จะพบวาจุดที่ต่ํา
ท่ีสุดของกราฟเมื่อคํานวณทีละ 10 K ก็คือจุดที่อุณหภูมิของกาซเสียขาออกรีคูเพอเรเตอร (Tg,o)มีคา 
460 K โดยที่มีรายละเอียดของรีคูเพอเรเตอรที่เหมาะสมที่สุดดังนี้คือ 

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

 
สวนที่ 3 อุณหภูมิขาเขารีคูเพอเรเตอร 900K 
 
ในสวนสุดทายนี้ทําการเปรียบเทียบเชนเดียวกับสวนที่ 1 และ 2 คือไฟลนําเขามีขอมูลเดียวกัน

แตจะพิจารณาอุณหภูมิขาเขารีคูเพอเรเตอร 800K โดยโปรแกรมจะคํานวณขอมูลขอรีคูเพอเรเตอรที่
อุณหภูมิของกาซเสียขาออกรีคูเพอเรเตอร (Tg,o) ในชวง 450-630 K และมีคาอุณหภูมิท่ีเหมาะสมนี้ที่  
490 K ตามตารางที่ 5.18 และรูปที่ 5.5 และ 5.6 พรอมรายละเอียดดังตอไปนี้ 
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- 'NP IS 6'    
- 'N IS 110' 
- 'LENGTH IS 3' 
- 'SNRATIO IS 1.25' 
- 'OUTTUBESIZE IS 2.5400000000E-02' 
- 'INTUBESIZE IS 1.9860000000E-02' 
- 'CONFIG IS CONFIG 2' 
- 'CHANNEL IS 5.00000000E-1' 
- 'LCC IS  6.656676824+04' 
- 'FLUEOUTTEMPGUESS IS 5.500000000E+02' 
- 'SAVEOILCOST IS  3.5791730972E+05' 
- 'RESTOILCOST IS 1.3940822E+06' 
- 'TOTALCOST IS 2.2058269110E+06' 
- 'RENALDTUBE IS 2.8577695535E+02' 
- 'RENALDSHELL IS 1. 4051210509E+03' 
- 'PINTUBE IS 4.184942292E+02' 
- 'PINSHELL IS 2.7512454741E+02' 
- 'SHELLSIZE IS 0.51357361058E-01' 
- 'OUTAIRTEMP IS 5.3000000000E+02' 
- 'PAYBACK IS 4.985176427E-01' 
 

 
 



 101

101

 
 
 
 
 
 
ตารางที่ 5.16 แสดงคาใชจายรวมทั้งหมดเมื่ออัตราการใชน้ํามันเชื้อเพลิงกอนตดิตั้งรคีูเพอเรเตอรมคีา 30 ลิตรตอชั่วโมงและคํานวณ Tg,o ทุกๆ 10 K 
                
 

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

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

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

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

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

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

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

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

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

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

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

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

Temperature, Tg,o) กับคาใชจายตลอดอายุการใชงาน (Life Cycle Cost, LCC), คาใชจายสวน
เชื้อเพลิง (Fuel Cost) และคาใชจายรวมทั้งหมด (Total Cost) เมื่อขอมูลนําเขา Tg,i=1000 K , 

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

รูปท่ี 5.2 แสดงความสัมพันธระหวางการเปลี่ยนแปลงอณุหภูมิขาออกของแกสเสีย (Gas Out 

  Temperature, Tg,o) ทุกๆ 10 K กับคาใชจายรวมทั้งหมด (Total Cost) เมื่อขอมูลนําเขา 
Tg,i=1000 K ,  Ta,i=300 K , FUEL USEbefore=30 L/h  ,CO=300 ppm และ O2=7% 

1,340,000

1,360,000

1,380,000

1,400,000

1,420,000

1,440,000

1,460,000

1,480,000

1,500,000

650 670 690 710 730 750 770 790 810 830
GAS OUTLET TEMPERATURE (K)

C
O

ST
 (B

A
H

T/
Y

EA
R

)

TOTAL COST

-

200,000

400,000

600,000

800,000

1,000,000

1,200,000

1,400,000

1,600,000

650 670 690 710 730 750 770 790 810 830

GAS OUTLET TEMPERATURE (K)

C
O

ST
 (B

A
H

T/
Y

EA
R

)

LCC
FUEL COST 
TOTAL COST



 105
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
  
 
 
 
 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 

รูปท่ี 5.4 แสดงความสัมพันธระหวางการเปลี่ยนแปลงอณุหภูมิขาออกของแกสเสีย (Gas Out 

  Temperature, Tg,o) ทุกๆ 10 K กับคาใชจายรวมทั้งหมด (Total Cost) เมื่อขอมูลนาํเขา 
Tg,i=1300 K ,  Ta,i=300 K , FUEL USE=30 L/h  ,CO=300 ppm และ O2=4% 

รูปที่ 5.3 แสดงความสัมพันธระหวางการเปลี่ยนแปลงอณุหภูมิขาออกของแกสเสีย (Gas Out 

Temperature, Tg,o) กับคาใชจายตลอดอายุการใชงาน (Life Cycle Cost, LCC), คาใชจายสวน
เชื้อเพลิง (Fuel Cost) และคาใชจายรวมทั้งหมด (Total Cost) เมื่อขอมูลนําเขา Tg,i=900 K , 

Ta,i=300 K , FUEL USEbefore=30 L/h  ,CO=300 ppm และ O2=7% 
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รูปที่ 5.5 แสดงความสัมพันธระหวางการเปลี่ยนแปลงอณุหภูมิขาออกของแกสเสีย (Gas Out 

Temperature, Tg,o) กับคาใชจายตลอดอายุการใชงาน (Life Cycle Cost, LCC), คาใชจายสวน
เชื้อเพลิง (Fuel Cost) และคาใชจายรวมทัง้หมด (Total Cost) เมื่อขอมูลนําเขา Tg,i=800 K , 

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

รูปท่ี 5.6 แสดงความสัมพันธระหวางการเปลี่ยนแปลงอณุหภูมิขาออกของแกสเสีย (Gas Out 

  Temperature, Tg,o) ทุกๆ 10 K กับคาใชจายรวมทั้งหมด (Total Cost) เมื่อขอมูลนําเขา 
Tg,i=1000 K ,  Ta,i=300 K , FUEL USEbefore=30 L/h  ,CO=300 ppm และ O2=7% 
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บทที ่6 
บทสรุป ปญหาที่พบและขอเสนอแนะ 

 
6.1 บทสรุป 

 
วิทยานิพนธน้ีไดแสดงการคํานวณการออกแบบรีคูเพอเรเตอรชนิดเชลลและทอเพื่อหาจุดที่

เหมาะสมที่สุดในการออกแบบโดยใชโปรแกรมเทอรโบปาสคาลในการคํานวณ  ซึ่งผลการคํานวณจะ
สามารถหาขนาดทั้งหมดที่ใชในการออกแบบรีคูเพอเรเตอรโดยจะแสดงขอมูลท่ีจําเปนตองใชการผลิต  
เชน จํานวนทอ, ความยาวทอ, จํานวนบาฟเฟล, ขนาดของเชลล, ขนาดของปลองทางเขาและออกของ
อากาศที่เขามารับความรอน เปนตน 

 
ในการออกแบบรีคูเพอเรเตอรชนิดเชลลและทอนั้นควรท่ีจะตองทราบความแตกตางของการ

ประยุกตในการใชงานอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอนแบบตางๆ ดังท่ีไดแสดงไวในบทที่ 2 ซึ่งจะแสดง
รายละเอียดพรอมภาพประกอบการทํางาน สําหรับบทที่ 3 นั้นจะกลาวถึงทฤษฎีและสมการตางๆที่ใช
ในการออกแบบรีคูเพอเรเตอรพรอมท้ังบอกขั้นตอนและรายละเอียดในการออกแบบทั้งหมดรวมถึงสม 
การ เหตุผลในการกําหนดขอบเขตการทํางานของโปรแกรมสําหรับพารามิเตอรตางๆ  

  
บทที่ 4 จะอธิบายการขั้นตอนการทํางานของโปรแกรมคอมพิวเตอรที่ไดออกแบบ การใชงาน

ของโปรแกรมเมื่อมีขอมูลนําเขา รายละเอียดการแสดงผลการทํางานของโปรแกรมคอมพิวเตอร และ
แสดงวิธีการปรับเปลี่ยนไฟลขอมูลนําเขาที่มีการปรับเปลี่ยนตามสภาวะเศรษฐกิจ ตัวอยางเชน ราคา
ของทอสแตนเลส, ราคาของแผนคารบอนสตีล, ราคาน้ํามันเชื้อเพลิง และการปรับเปลี่ยนชั่วโมงการ
ทํางานที่ใชใน เปนตน สําหรับบทท่ี 5 จะแสดงผลการทดสอบการใชงานของโปรแกรมคอมพิวเตอรที่
ไดประดิษฐขึ้น  

 
กลาวโดยสรุปคือโปรแกรมคอมพิวเตอรท่ีไดประดิษฐขึ้นนี้สามารถหาจุดที่เหมาะสมที่สุดใน

การออกแบบรีคูเพอเรเตอร และลดระยะเวลาการออกแบบที่ตองมีการใชวิธีการลองผิดลองถูกในการ
คํานวณ 
 
6.2 ปญหาท่ีพบในการทําวิทยานิพนธ 
  
 ปญหาที่พบในการทําวิทยานิพนธไดแก การศึกษาและทําความเขาใจในทฤษฎีการออกแบบ
และการทํางานของรีคูเพอเรเตอร หลักการเขียนโปรแกรม รวมถึงขั้นตอนในการหารากของสมการดวย
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วิธีลองผิดลองถูกในโปรแกรม เนื่องจากขั้นตอนดังกลาวมีความซับซอนและเปนสวนสําคัญในการ
ประดิษฐโปรแกรมคอมพิวเตอรที่ใชในวิทยานิพนธฉบับนี้ 
  
 ปญหาที่สําคัญอีกประการหนึ่ง คือความไมตอเนื่องของจํานวนทอเนื่องจากการจัดวางทอตาม
รูปแบบตางๆ โดยมาจากการปรับเปลี่ยนจํานวนทอเพื่อใหเขากับรูปแบบมาตรฐาน ซึ่งสงผลใหคาใช 
จายของรีคูเพอเรเตอร (LCC) มีคาไมสม่ําเสมอ ทําใหการกําหนดชวงกวางในการเลือกอุณหภูมิขาออก 
(Gas out Temperature) ลําดับถัดไปที่จะนําไปคํานวณหาคาวิกฤติน้ันแคบลงเพื่อความแมนยําของผล 
ลัพธที่ได การกระทําดังกลาวจําเปนตองใชหนวยความจําที่ใชเก็บขอมูลจํานวนมาก รวมทั้งเวลาในการ
แกปญหาดวยเชนกัน 
 
6.2 ขอแสนอแนะสําหรับการวิจัยในอนาคต 
  

- ศึกษาอณุหภมูิของกาซเสียที่ใชในการคํานวณในจุดตางๆภายในเชลลใหละเอียดขึน้ 
 - ศึกษาความเหมาะสมของเครื่องอุนอากาศชนิดอ่ืน 
 - ศึกษาการเพิม่ประสิทธิภาพของอุปกรณแลกเปลีย่นความรอนโดยการหุมฉนวน 
 - ศึกษาการกัดกรอนทีเ่กิดกบัอุปกรณแลกเปลี่ยนความรอน 
 - ศึกษาการเพิม่ประสิทธิภาพของการถายเทความรอนโดยการตดิครีบที่ทอ 
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ภาคผนวก ก.1 แสดงการจัดจาํนวนทอที่คํานวณไดใหเหมาะกับการใชงานตามมาตรฐาน TEMA  
 

จํานวนทอ  จํานวนทอ  จํานวนทอ 
ท่ีคํานวณได ท่ีจัดแลว  ที่คํานวณได ที่จัดแลว  ที่คํานวณได ที่จัดแลว 

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

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

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

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

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

 



 
 
 
 
 
 

ภาคผนวก ข. 
 

ภาคผนวก ข.1-ข.6    แสดงคา CONDUCTIVITY ของกาซตางๆ 
ภาคผนวก ข.7-ข.12 แสดงคา SPECIFIC HEAT CAPACITY AT CONSTANT       

PRESSURE ของกาซตางๆ 
ภาคผนวก ข.13-ข.18    แสดงคา DENSITY ของกาซตางๆ 
ภาคผนวก ข.19-ข.24    แสดงคา PRANDTL NUMBER ของกาซตางๆ 
ภาคผนวก ข.25-ข.30    แสดงคา VISCOSITY ของกาซตางๆ 
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ภาคผนวก ข.1 คา CONDUCTIVITY OF AIR 
 
A=CONDUCTIVITY (Air,T=T1) 
A=0.023635+0.000075624*T1-2.5219E-08*T1^2+4.6400E-12*T1^3+4.9215E-26*T1^4 
 

Parametric Table:  

 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.03779 200.0 

Run 2 0.04385 294.7 

Run 3 0.04954 389.5 

Run 4 0.05487 484.2 

Run 5 0.05986 578.9 

Run 6 0.06455 673.7 

Run 7 0.06896 768.4 

Run 8 0.07311 863.2 

Run 9 0.07701 957.9 

Run 10 0.08071 1053.0 

Run 11 0.08421 1147.0 

Run 12 0.08755 1242.0 

Run 13 0.09075 1337.0 

Run 14 0.09383 1432.0 

Run 15 0.09681 1526.0 

Run 16 0.09972 1621.0 

Run 17 0.10260 1716.0 

Run 18 0.10540 1811.0 

Run 19 0.10830 1905.0 

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

Parametric Table:  

 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.03656 200.0 

Run 2 0.04245 294.7 

Run 3 0.04800 389.5 

Run 4 0.05326 484.2 

Run 5 0.05828 578.9 

Run 6 0.06311 673.7 

Run 7 0.06779 768.4 

Run 8 0.07238 863.2 

Run 9 0.07692 957.9 

Run 10 0.08148 1053.0 

Run 11 0.08609 1147.0 

Run 12 0.09080 1242.0 

Run 13 0.09568 1337.0 

Run 14 0.10080 1432.0 

Run 15 0.10610 1526.0 

Run 16 0.11170 1621.0 

Run 17 0.11770 1716.0 

Run 18 0.12410 1811.0 

Run 19 0.13100 1905.0 

Run 20 0.13830 2000.0 
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ภาคผนวก ข.3 คา CONDUCTIVITY OF CARBONDIOXIDE 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.03044 200.0 

Run 2 0.03774 294.7 

Run 3 0.04487 389.5 

Run 4 0.05179 484.2 

Run 5 0.05849 578.9 

Run 6 0.06495 673.7 

Run 7 0.07112 768.4 

Run 8 0.07700 863.2 

Run 9 0.08255 957.9 

Run 10 0.08775 1053.0 

Run 11 0.09259 1147.0 

Run 12 0.09702 1242.0 

Run 13 0.10100 1337.0 

Run 14 0.10460 1432.0 

Run 15 0.10770 1526.0 

Run 16 0.11030 1621.0 

Run 17 0.11240 1716.0 

Run 18 0.11390 1811.0 

Run 19 0.11490 1905.0 

Run 20 0.11520 2000.0 
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ภาคผนวก ข.4 คา CONDUCTIVITY OF NITROGEN 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.03727 200.0 

Run 2 0.04279 294.7 

Run 3 0.04793 389.5 

Run 4 0.05279 484.2 

Run 5 0.05748 578.9 

Run 6 0.06214 673.7 

Run 7 0.06686 768.4 

Run 8 0.07176 863.2 

Run 9 0.07695 957.9 

Run 10 0.08255 1053.0 

Run 11 0.08867 1147.0 

Run 12 0.09543 1242.0 

Run 13 0.10290 1337.0 

Run 14 0.11130 1432.0 

Run 15 0.12060 1526.0 

Run 16 0.13110 1621.0 

Run 17 0.14270 1716.0 

Run 18 0.15560 1811.0 

Run 19 0.17000 1905.0 

Run 20 0.18590 2000.0 
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ภาคผนวก ข.5 คา CONDUCTIVITY OF OXYGEN 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.04014 200.0 

Run 2 0.04713 294.7 

Run 3 0.05389 389.5 

Run 4 0.06041 484.2 

Run 5 0.06669 578.9 

Run 6 0.07272 673.7 

Run 7 0.07854 768.4 

Run 8 0.08416 863.2 

Run 9 0.08961 957.9 

Run 10 0.09491 1053.0 

Run 11 0.10010 1147.0 

Run 12 0.10520 1242.0 

Run 13 0.11030 1337.0 

Run 14 0.11540 1432.0 

Run 15 0.12040 1526.0 

Run 16 0.12550 1621.0 

Run 17 0.13070 1716.0 

Run 18 0.13600 1811.0 

Run 19 0.14150 1905.0 

Run 20 0.14710 2000.0 
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ภาคผนวก ข.6 คา CONDUCTIVITY OF WATER 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.03326 200.0 

Run 2 0.04288 294.7 

Run 3 0.05344 389.5 

Run 4 0.06481 484.2 

Run 5 0.07686 578.9 

Run 6 0.08949 673.7 

Run 7 0.10260 768.4 

Run 8 0.11610 863.2 

Run 9 0.13000 957.9 

Run 10 0.14410 1053.0 

Run 11 0.15840 1147.0 

Run 12 0.17290 1242.0 

Run 13 0.18760 1337.0 

Run 14 0.20230 1432.0 

Run 15 0.21710 1526.0 

Run 16 0.23200 1621.0 

Run 17 0.24690 1716.0 

Run 18 0.26190 1811.0 

Run 19 0.27680 1905.0 

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

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 1.02300 200.0 

Run 2 1.04900 321.1 

Run 3 1.07900 442.1 

Run 4 1.10700 563.2 

Run 5 1.13200 684.2 

Run 6 1.15400 805.3 

Run 7 1.17300 926.3 

Run 8 1.19000 1047.0 

Run 9 1.20400 1168.0 

Run 10 1.21600 1289.0 

Run 11 1.22700 1411.0 

Run 12 1.23600 1532.0 

Run 13 1.24500 1653.0 

Run 14 1.25200 1774.0 

Run 15 1.25900 1895.0 

Run 16 1.26400 2016.0 

Run 17 1.27000 2137.0 

Run 18 1.27500 2258.0 

Run 19 1.27900 2379.0 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 1.06000 200.0 

Run 2 1.09000 321.1 

Run 3 1.12100 442.1 

Run 4 1.14900 563.2 

Run 5 1.17500 684.2 

Run 6 1.19700 805.3 

Run 7 1.21600 926.3 

Run 8 1.23300 1047.0 

Run 9 1.24800 1168.0 

Run 10 1.26100 1289.0 

Run 11 1.27200 1411.0 

Run 12 1.28200 1532.0 

Run 13 1.29000 1653.0 

Run 14 1.29800 1774.0 

Run 15 1.30500 1895.0 

Run 16 1.31000 2016.0 

Run 17 1.31500 2137.0 

Run 18 1.31900 2258.0 

Run 19 1.32300 2379.0 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.99520 200.0 

Run 2 1.07100 321.1 

Run 3 1.13200 442.1 

Run 4 1.18000 563.2 

Run 5 1.21900 684.2 

Run 6 1.25200 805.3 

Run 7 1.27800 926.3 

Run 8 1.30100 1047.0 

Run 9 1.31900 1168.0 

Run 10 1.33500 1289.0 

Run 11 1.34800 1411.0 

Run 12 1.35800 1532.0 

Run 13 1.36800 1653.0 

Run 14 1.37500 1774.0 

Run 15 1.38200 1895.0 

Run 16 1.38800 2016.0 

Run 17 1.39300 2137.0 

Run 18 1.39700 2258.0 

Run 19 1.40100 2379.0 

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

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

 
Parametric Table:

 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 1.0500 200.00 

Run 2 1.0760 321.10 

Run 3 1.1060 442.10 

Run 4 1.1350 563.20 

Run 5 1.1610 684.20 

Run 6 1.1830 805.30 

Run 7 1.2030 926.30 

Run 8 1.2200 1047.00 

Run 9 1.2340 1168.00 

Run 10 1.2470 1289.00 

Run 11 1.2580 1411.00 

Run 12 1.2680 1532.00 

Run 13 1.2770 1653.00 

Run 14 1.2850 1774.00 

Run 15 1.2920 1895.00 

Run 16 1.2980 2016.00 

Run 17 1.3030 2137.00 

Run 18 1.3090 2258.00 

Run 19 1.3130 2379.00 

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

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

 
Parametric Table:

 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.9647 200.00 

Run 2 1.0030 321.10 

Run 3 1.0350 442.10 

Run 4 1.0600 563.20 

Run 5 1.0810 684.20 

Run 6 1.0980 805.30 

Run 7 1.1130 926.30 

Run 8 1.1260 1047.00 

Run 9 1.1380 1168.00 

Run 10 1.1490 1289.00 

Run 11 1.1590 1411.00 

Run 12 1.1680 1532.00 

Run 13 1.1770 1653.00 

Run 14 1.1850 1774.00 

Run 15 1.1940 1895.00 

Run 16 1.2020 2016.00 

Run 17 1.2100 2137.00 

Run 18 1.2180 2258.00 

Run 19 1.2250 2379.00 

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

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 1.9350 200.00 

Run 2 2.0110 321.10 

Run 3 2.0950 442.10 

Run 4 2.1820 563.20 

Run 5 2.2660 684.20 

Run 6 2.3480 805.30 

Run 7 2.4260 926.30 

Run 8 2.5000 1047.00 

Run 9 2.5690 1168.00 

Run 10 2.6340 1289.00 

Run 11 2.6940 1411.00 

Run 12 2.7500 1532.00 

Run 13 2.8010 1653.00 

Run 14 2.8490 1774.00 

Run 15 2.8930 1895.00 

Run 16 2.9320 2016.00 

Run 17 2.9690 2137.00 

Run 18 3.0010 2258.00 

Run 19 3.0300 2379.00 

Run 20 3.0560 2500.00 
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ภาคผนวก ข.13 คา DENSITY OF AIR 

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

 
Parametric Table:

 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.7459 200.00 

Run 2 0.5939 321.10 

Run 3 0.4934 442.10 

Run 4 0.4220 563.20 

Run 5 0.3686 684.20 

Run 6 0.3273 805.30 

Run 7 0.2942 926.30 

Run 8 0.2673 1047.00 

Run 9 0.2448 1168.00 

Run 10 0.2259 1289.00 

Run 11 0.2096 1411.00 

Run 12 0.1956 1532.00 

Run 13 0.1833 1653.00 

Run 14 0.1724 1774.00 

Run 15 0.1628 1895.00 

Run 16 0.1542 2016.00 

Run 17 0.1464 2137.00 

Run 18 0.1394 2258.00 

Run 19 0.1331 2379.00 

Run 20 0.1273 2500.00 
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ภาคผนวก ข.14 คา DENSITY OF CARBONMONOXIDE 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.7213 200.00 

Run 2 0.5743 321.10 

Run 3 0.4771 442.10 

Run 4 0.4081 563.20 

Run 5 0.3565 684.20 

Run 6 0.3165 805.30 

Run 7 0.2845 926.30 

Run 8 0.2584 1047.00 

Run 9 0.2367 1168.00 

Run 10 0.2184 1289.00 

Run 11 0.2027 1411.00 

Run 12 0.1891 1532.00 

Run 13 0.1772 1653.00 

Run 14 0.1667 1774.00 

Run 15 0.1574 1895.00 

Run 16 0.1491 2016.00 

Run 17 0.1416 2137.00 

Run 18 0.1348 2258.00 

Run 19 0.1287 2379.00 

Run 20 0.1231 2500.00 
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ภาคผนวก ข.15 คา DENSITY OF CARBONDIOXIDE 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 1.1330 200.00 

Run 2 0.9024 321.10 

Run 3 0.7497 442.10 

Run 4 0.6412 563.20 

Run 5 0.5601 684.20 

Run 6 0.4972 805.30 

Run 7 0.4470 926.30 

Run 8 0.4061 1047.00 

Run 9 0.3720 1168.00 

Run 10 0.3431 1289.00 

Run 11 0.3185 1411.00 

Run 12 0.2971 1532.00 

Run 13 0.2784 1653.00 

Run 14 0.2620 1774.00 

Run 15 0.2473 1895.00 

Run 16 0.2343 2016.00 

Run 17 0.2225 2137.00 

Run 18 0.2119 2258.00 

Run 19 0.2022 2379.00 

Run 20 0.1934 2500.00 
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ภาคผนวก ข.16 คา DENSITY OF NITROGEN 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.7213 200.00 

Run 2 0.5744 321.10 

Run 3 0.4772 442.10 

Run 4 0.4081 563.20 

Run 5 0.3565 684.20 

Run 6 0.3165 805.30 

Run 7 0.2845 926.30 

Run 8 0.2585 1047.00 

Run 9 0.2368 1168.00 

Run 10 0.2184 1289.00 

Run 11 0.2027 1411.00 

Run 12 0.1891 1532.00 

Run 13 0.1772 1653.00 

Run 14 0.1667 1774.00 

Run 15 0.1574 1895.00 

Run 16 0.1491 2016.00 

Run 17 0.1416 2137.00 

Run 18 0.1348 2258.00 

Run 19 0.1287 2379.00 

Run 20 0.1231 2500.00 
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ภาคผนวก ข.17 คา DENSITY OF OXYGEN 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.8240 200.00 

Run 2 0.6561 321.10 

Run 3 0.5451 442.10 

Run 4 0.4662 563.20 

Run 5 0.4072 684.20 

Run 6 0.3615 805.30 

Run 7 0.3250 926.30 

Run 8 0.2952 1047.00 

Run 9 0.2704 1168.00 

Run 10 0.2495 1289.00 

Run 11 0.2316 1411.00 

Run 12 0.2160 1532.00 

Run 13 0.2024 1653.00 

Run 14 0.1905 1774.00 

Run 15 0.1798 1895.00 

Run 16 0.1703 2016.00 

Run 17 0.1618 2137.00 

Run 18 0.1540 2258.00 

Run 19 0.1470 2379.00 

Run 20 0.1406 2500.00 
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ภาคผนวก ข.18 คา DENSITY OF WATER 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.46390 200.00 

Run 2 0.36940 321.10 

Run 3 0.30690 442.10 

Run 4 0.26250 563.20 

Run 5 0.22930 684.20 

Run 6 0.20350 805.30 

Run 7 0.18300 926.30 

Run 8 0.16620 1047.00 

Run 9 0.15230 1168.00 

Run 10 0.14050 1289.00 

Run 11 0.13040 1411.00 

Run 12 0.12160 1532.00 

Run 13 0.11400 1653.00 

Run 14 0.10720 1774.00 

Run 15 0.10130 1895.00 

Run 16 0.09590 2016.00 

Run 17 0.09108 2137.00 

Run 18 0.08672 2258.00 

Run 19 0.08277 2379.00 

Run 20 0.07915 2500.00 
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ภาคผนวก ข.19 คา PRANDTL NUMBER OF AIR 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.69740 200.00 

Run 2 0.69350 294.70 

Run 3 0.69450 389.50 

Run 4 0.69790 484.20 

Run 5 0.70260 578.90 

Run 6 0.70780 673.70 

Run 7 0.71310 768.40 

Run 8 0.71850 863.20 

Run 9 0.72370 957.90 

Run 10 0.72880 1053.00 

Run 11 0.73350 1147.00 

Run 12 0.73790 1242.00 

Run 13 0.74190 1337.00 

Run 14 0.74550 1432.00 

Run 15 0.74860 1526.00 

Run 16 0.75110 1621.00 

Run 17 0.75290 1716.00 

Run 18 0.75400 1811.00 

Run 19 0.75440 1905.00 

Run 20 0.75390 2000.00 
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ภาคผนวก ข.20 คา PRANDTL NUMBER OF CARBONMONOXIDE 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.71640 200.00 

Run 2 0.71350 294.70 

Run 3 0.71140 389.50 

Run 4 0.70910 484.20 

Run 5 0.70690 578.90 

Run 6 0.70490 673.70 

Run 7 0.70390 768.40 

Run 8 0.70420 863.20 

Run 9 0.70630 957.90 

Run 10 0.71080 1053.00 

Run 11 0.71810 1147.00 

Run 12 0.72830 1242.00 

Run 13 0.74190 1337.00 

Run 14 0.75890 1432.00 

Run 15 0.77930 1526.00 

Run 16 0.80320 1621.00 

Run 17 0.83050 1716.00 

Run 18 0.86090 1811.00 

Run 19 0.89420 1905.00 

Run 20 0.93020 2000.00 
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ภาคผนวก ข.21 คา PRANDTL NUMBER OF CARBONDIOXIDE 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.74420 200.00 

Run 2 0.74500 294.70 

Run 3 0.74580 389.50 

Run 4 0.74600 484.20 

Run 5 0.74570 578.90 

Run 6 0.74520 673.70 

Run 7 0.74470 768.40 

Run 8 0.74450 863.20 

Run 9 0.74500 957.90 

Run 10 0.74640 1053.00 

Run 11 0.74910 1147.00 

Run 12 0.75330 1242.00 

Run 13 0.75920 1337.00 

Run 14 0.76720 1432.00 

Run 15 0.77770 1526.00 

Run 16 0.79090 1621.00 

Run 17 0.80740 1716.00 

Run 18 0.82750 1811.00 

Run 19 0.85200 1905.00 

Run 20 0.88150 2000.00 
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ภาคผนวก ข.22 คา PRANDTL NUMBER OF NITROGEN 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.70250 200.00 

Run 2 0.70740 294.70 

Run 3 0.71450 389.50 

Run 4 0.72070 484.20 

Run 5 0.72450 578.90 

Run 6 0.72530 673.70 

Run 7 0.72280 768.40 

Run 8 0.71680 863.20 

Run 9 0.70740 957.90 

Run 10 0.69470 1053.00 

Run 11 0.67880 1147.00 

Run 12 0.66000 1242.00 

Run 13 0.63870 1337.00 

Run 14 0.61510 1432.00 

Run 15 0.58970 1526.00 

Run 16 0.56280 1621.00 

Run 17 0.53500 1716.00 

Run 18 0.50640 1811.00 

Run 19 0.47740 1905.00 

Run 20 0.44830 2000.00 
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ภาคผนวก ข.23 คา PRANDTL NUMBER OF OXYGEN 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.70250 200.00 

Run 2 0.70300 294.70 

Run 3 0.70240 389.50 

Run 4 0.70120 484.20 

Run 5 0.70010 578.90 

Run 6 0.69920 673.70 

Run 7 0.69870 768.40 

Run 8 0.69850 863.20 

Run 9 0.69850 957.90 

Run 10 0.69880 1053.00 

Run 11 0.69900 1147.00 

Run 12 0.69920 1242.00 

Run 13 0.69920 1337.00 

Run 14 0.69900 1432.00 

Run 15 0.69830 1526.00 

Run 16 0.69720 1621.00 

Run 17 0.69560 1716.00 

Run 18 0.69350 1811.00 

Run 19 0.69070 1905.00 

Run 20 0.68730 2000.00 
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ภาคผนวก ข.24 คา PRANDTL NUMBER OF WATER 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.95990 200.00 

Run 2 0.93640 321.10 

Run 3 0.91820 442.10 

Run 4 0.90360 563.20 

Run 5 0.89130 684.20 

Run 6 0.88030 805.30 

Run 7 0.87000 926.30 

Run 8 0.86010 1047.00 

Run 9 0.85020 1168.00 

Run 10 0.84040 1289.00 

Run 11 0.83060 1411.00 

Run 12 0.82080 1532.00 

Run 13 0.81090 1653.00 

Run 14 0.80120 1774.00 

Run 15 0.79150 1895.00 

Run 16 0.78210 2016.00 

Run 17 0.77280 2137.00 

Run 18 0.76370 2258.00 

Run 19 0.75490 2379.00 

Run 20 0.74620 2500.00 
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ภาคผนวก ข.25 คา VISCOSITY OF AIR 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.00002577 200.00 

Run 2 0.00002916 294.70 

Run 3 0.00003227 389.50 

Run 4 0.00003517 484.20 

Run 5 0.00003788 578.90 

Run 6 0.00004043 673.70 

Run 7 0.00004284 768.40 

Run 8 0.00004514 863.20 

Run 9 0.00004732 957.90 

Run 10 0.00004941 1053.00 

Run 11 0.00005141 1147.00 

Run 12 0.00005332 1242.00 

Run 13 0.00005516 1337.00 

Run 14 0.00005693 1432.00 

Run 15 0.00005864 1526.00 

Run 16 0.00006028 1621.00 

Run 17 0.00006186 1716.00 

Run 18 0.00006339 1811.00 

Run 19 0.00006487 1905.00 

Run 20 0.00006630 2000.00 
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ภาคผนวก ข.26 คา VISCOSITY OF CARBONMONOXIDE 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.00002472 200.00 

Run 2 0.00002795 294.70 

Run 3 0.00003082 389.50 

Run 4 0.00003338 484.20 

Run 5 0.00003573 578.90 

Run 6 0.00003794 673.70 

Run 7 0.00004009 768.40 

Run 8 0.00004225 863.20 

Run 9 0.00004452 957.90 

Run 10 0.00004695 1053.00 

Run 11 0.00004965 1147.00 

Run 12 0.00005267 1242.00 

Run 13 0.00005610 1337.00 

Run 14 0.00006003 1432.00 

Run 15 0.00006452 1526.00 

Run 16 0.00006966 1621.00 

Run 17 0.00007552 1716.00 

Run 18 0.00008219 1811.00 

Run 19 0.00008974 1905.00 

Run 20 0.00009826 2000.00 
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ภาคผนวก ข.27 คา VISCOSITY OF CARBONDIOXIDE 
 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.00002276 200.00 

Run 2 0.00002662 294.70 

Run 3 0.00003023 389.50 

Run 4 0.00003361 484.20 

Run 5 0.00003680 578.90 

Run 6 0.00003979 673.70 

Run 7 0.00004263 768.40 

Run 8 0.00004532 863.20 

Run 9 0.00004788 957.90 

Run 10 0.00005033 1053.00 

Run 11 0.00005270 1147.00 

Run 12 0.00005500 1242.00 

Run 13 0.00005724 1337.00 

Run 14 0.00005946 1432.00 

Run 15 0.00006167 1526.00 

Run 16 0.00006389 1621.00 

Run 17 0.00006613 1716.00 

Run 18 0.00006842 1811.00 

Run 19 0.00007078 1905.00 

Run 20 0.00007322 2000.00 
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ภาคผนวก ข.28 คา VISCOSITY OF NITROGEN 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.00002494 200.00 

Run 2 0.00002831 294.70 

Run 3 0.00003134 389.50 

Run 4 0.00003408 484.20 

Run 5 0.00003658 578.90 

Run 6 0.00003890 673.70 

Run 7 0.00004106 768.40 

Run 8 0.00004311 863.20 

Run 9 0.00004508 957.90 

Run 10 0.00004699 1053.00 

Run 11 0.00004886 1147.00 

Run 12 0.00005070 1242.00 

Run 13 0.00005252 1337.00 

Run 14 0.00005432 1432.00 

Run 15 0.00005611 1526.00 

Run 16 0.00005787 1621.00 

Run 17 0.00005958 1716.00 

Run 18 0.00006124 1811.00 

Run 19 0.00006280 1905.00 

Run 20 0.00006426 2000.00 
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ภาคผนวก ข.29 คา VISCOSITY OF OXYGEN 
 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.00002494 200.00 

Run 2 0.00002831 294.70 

Run 3 0.00003134 389.50 

Run 4 0.00003408 484.20 

Run 5 0.00003658 578.90 

Run 6 0.00003890 673.70 

Run 7 0.00004106 768.40 

Run 8 0.00004311 863.20 

Run 9 0.00004508 957.90 

Run 10 0.00004699 1053.00 

Run 11 0.00004886 1147.00 

Run 12 0.00005070 1242.00 

Run 13 0.00005252 1337.00 

Run 14 0.00005432 1432.00 

Run 15 0.00005611 1526.00 

Run 16 0.00005787 1621.00 

Run 17 0.00005958 1716.00 

Run 18 0.00006124 1811.00 

Run 19 0.00006280 1905.00 

Run 20 0.00006426 2000.00 
 
 

200 400 600 800 1000 1200 1400 1600 1800 2000
0.00002

0.00003

0.00004

0.00005

0.00006

0.00007

0.00008

0.00009

Flue Gas Temperature (K)

µ 
O

2 (
kg

/m
-s

)

VISCOSITY OF OXYGEN

 

 



 144
ภาคผนวก ข.30 คา VISCOSITY OF WATER 

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

Parametric Table:
 K T1 

  (W/m-k)   

Run 1 0.00001650 200.00 

Run 2 0.00002025 294.70 

Run 3 0.00002403 389.50 

Run 4 0.00002783 484.20 

Run 5 0.00003161 578.90 

Run 6 0.00003535 673.70 

Run 7 0.00003902 768.40 

Run 8 0.00004261 863.20 

Run 9 0.00004610 957.90 

Run 10 0.00004950 1053.00 

Run 11 0.00005279 1147.00 

Run 12 0.00005597 1242.00 

Run 13 0.00005905 1337.00 

Run 14 0.00006202 1432.00 

Run 15 0.00006490 1526.00 

Run 16 0.00006769 1621.00 

Run 17 0.00007039 1716.00 

Run 18 0.00007302 1811.00 

Run 19 0.00007558 1905.00 

Run 20 0.00007808 2000.00 
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ภาคผนวก  ค 

รายละเอียดของโปรแกรม HEATEX 

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

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

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

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

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

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

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

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



ภาคผนวก  ง 

วิธีการปรบัปรงุขอมูลนาํเขา 
 
เมื่อตองการแกไขราคาทอสแตนเลสสตีล 304 สามารถเขาไปแกไขไดท่ีโปรแกรมเทอรโบปาสคาล
บรรทัดที่ 46 โดยราคาจะแสดงในหนวยบาทตอความยาวทอ 6 เมตร 

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

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

 
สําหรับแผนคารบอนสตลีน้ันแกบรรทัดที ่60 

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

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

ราคาน้ํามันแกบรรทัดท่ี 66 
{****************************************************} 
{            FUEL OIL C COST(BAHT/LITRE)             } 
{****************************************************} 

FUEL_COST=8; 
 

ช่ัวโมงการทํางานแกบรรทัดที่ 72 
       {****************************************************} 

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

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

 

คาไฟฟาแกบรรทัดที่ 79 
{****************************************************} 
{            ELECTRIC COST(BAHT/kW-h)                } 
{****************************************************} 

ELECTRIC_COST=2.16; 



ประวัติผูเขียนวิทยานิพนธ 
   

นายสันติ อยูยืนยง เกิดเมื่อวันที่ 8 เดือนธันวาคม พุทธศักราช 2521  จังหวัด
ฉะเชิงเทราสําเร็จการศึกษาปริญญาวิศวกรรมศาสตรบัณฑิตจากภาควิชาวิศวกรรมเครื่องกลคณะ
วิศวกรรมศาสตร จุฬาลงกรณมหาวิทยาลัย เมื่อปการศึกษา 2542 เขาศึกษาตอในหลักสูตรวิศวกรรม
ศาสตรมหาบัณฑิต ภาควิชาวิศวกรรมเครื่องกล คณะวิศวกรรมศาสตร จุฬาลงกรณมหาวิทยาลัย เมื่อ
ปการศึกษา 2543 
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