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

1.1 ความเปนมาและความสํ าคัญของปญหา
อุตสาหกรรมเคมีในปจจุบัน มีความตองการใหกระบวนการผลิตมีประสิทธิภาพสูงสุดเพื่อ

ผลทางเศรษฐศาสตรและสิ่งแวดลอม เพราะกระบวนการผลิตแบบเกามีตนทุนการผลิตที่สูงเกิน
ความจ ําเปน ทํ าใหมีการปรับปรุงพัฒนาและคิดคนกระบวนการผลิตใหมๆขึ้นมา แตการปรับปรุง
ในอุตสาหกรรม ทางเลือกที่ดีทางหนึ่งก็คือ การปรับปรุงบางสวนและกํ าหนดปฏิบัติการที่ดีขึ้นให
กบักระบวนการ โดยการติดตั้งระบบควบคุม (Control System) เพือ่ท ําการควบคุมใหกระบวนการ
ท ํางานตามภาวะทีต่องการ ควบคุมปฏิบัติการใหดํ าเนินไปตามเสนทางที่ใหคาที่เหมาะสมที่สุด
(Optimal Condition) สํ าหรบัตัวแปรปรับไดตางๆในระบบ เพื่อลดเวลาปฏิบัติการหรือตนทุนการ
ผลิตตางๆ

กระบวนการแยก เปนกระบวนการสํ าคัญในอุตสาหกรรมเคมีและปโตรเลียม โดยเฉพาะ
การแยกโดยวิธีการกลั่นลํ าดับสวน การแยกสารอะโรมาติกสเปนสวนสํ าคัญของอตุสาหกรรมเคมี
เพราะเปนกระบวนการผลิตวัตถุดิบตนทางใหกับอุตสาหกรรมอื่นๆ        และเปนตัวอยางที่ดีของ
อุตสาหกรรมการกลั่น สํ าหรับศึกษาการควบคุมปฏิบัติการเพื่อหาคาที่เหมาะสมที่สุดแกระบบ

สารกลุมอะโรมาติกสไดแก เบนซีน โทลูอีน และไซลีน (BTX) เปนวัตถุดิบมูลฐานที่สํ าคัญ
ในโรงงานอตุสาหกรรมตางๆ เชน อุตสาหกรรมส ีพลาสติก ยาฆาแมลง หมึกพิมพ ยาง เปนตน ใน
การแยกสารอะโรมาติกสแตละชนดิออกจากกัน โดยผานกระบวนการกลั่นลํ าดับสวน ดวยหอกลั่น
แบบเบดบรรจุขนาดขยายสวน (Packed Bed Distillation Column) ซึง่เปนหอกลั่นอีกชนิดหนึ่งที่มี
การน ําไปใชงานกนัอยางกวางขวางในระดับหองปฏิบัติการเพราะวาสรางงาย ราคาถูก เบดบรรจุที่
ใชเปนแบบราสจิกริง (Raschig ring) เปนทรงกระบอกกลวงมีความสูงเทากับเสนผานศูนยกลาง
ท ําจากเหลก็กลาไรสนิม ซึ่งทนตอการกัดกรอนไดดี ราคาถูก ไมมีปญหาดานการแตกหักอีกทั้งยัง
เปนการเพิม่พืน้ทีผิ่วสัมผัสระหวางวัฏภาคไอและวัฏภาคของเหลว ใหเกิดการถายโอนมวลและถาย
โอนความรอนไดดี งานวิจัยนี้เปนการจํ าลองภาวะพลวัตและการออกแบบระบบควบคุมใหหอกลั่น
BTX โดยจ ําลองภาวะการทํ างานของหอกลั่นแบบเบดบรรจุขนาดหองปฏิบัติการ ดวยกลุม
โปรแกรมคอมพิวเตอรสํ าเร็จรูป Aspen (Advanced System for Process ENgineering Version
10) ตัง้แตเร่ิมปฏิบัติการจนเขาสูสถานะคงตัว โดยประกอบแบบจํ าลองตามอุปกรณการทดลอง
จริง เพือ่ใหมพีฤติกรรมเชิงพลวัตใกลเคียงความเปนจริง ซึ่งทํ าการควบคุมการปฏิบัติการหาคาที่
เหมาะสมที่สุดในชวงเริ่มปฏิบัติการ (Startup Period) แตชวงใกลเขาสูสถานะคงตัวจะเปลี่ยนการ
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ควบคุมมาใชระบบควบคุมทั่วๆไป ไดแก เครื่องควบคุมแบบพี (P), พีไอ (PI), หรือพีไอดี (PID)
ปฏิบัติการตอไป

1.2 วตัถุประสงคของการวิจัย
1. พัฒนาแบบจํ าลองภาวะการทํ างานเชิงพลวัตสํ าหรับหอกลั่นแบบเบดบรรจุดวย

กลุมโปรแกรมคอมพิวเตอรสํ าเร็จรูป Aspen
2. ออกแบบระบบควบคุมและหาคาที่เหมาะสมที่สุดสํ าหรับตัวแปรปรับได เพื่อใชใน

ชวงเริ่มปฏิบัติการแบบพลวัต
3. ออกแบบระบบควบคุมสถานะคงตัวที่เหมาะสม

1.3 ขอบเขตของการวิจัย
ศกึษาพฤติกรรมการตอบสนองของหอกลั่นแบบเบดบรรจุในชวงเริ่มปฏิบัติการ และนํ าไป

ออกแบบการควบคุมแบบหาคาที่เหมาะที่สุดของตัวแปรปรับในเชิงพลวัต โดยพิจารณาที่ผลของ
การใชพลงังาน ปริมาณนํ้ าหลอเย็น และเวลาที่ใชในชวงเริ่มปฏิบัติการ เปรียบเทียบกับการไมมี
การควบคมุแบบหาคาที่เหมาะสมที่สุด และผลกระทบของแตละตัวแปรปรับที่ทํ าการควบคุมที่มี
ตอระบบ

1.4 ประโยชนที่คาดวาจะไดรับ
1. แบบจํ าลองพลวัตสํ าหรับหอกลั่นแบบเบดบรรจุในหองปฏิบัติการเฉพาะหนวย
2. ระบบควบคุมที่มีประสิทธิภาพ เหมาะสมกับหอกลั่นแบบเบดบรรจุในหองปฏิบัติการ

เฉพาะหนวย



บทที่ 2
ทฤษฎีและวารสารปริทัศน

1อุตสาหกรรมอะโรมาติกส เปนอุตสาหกรรมที่สํ าคัญประเภทหนึ่งในปจจุบัน เพราะเปน
แหลงผลติวัตถุดิบใหแกอุตสาหกรรมปโตรเคมีอ่ืนๆ ซึ่งไดมีการพัฒนาและปรับปรุงกระบวนการ
ผลิตตลอดมา เพื่อใหการผลิตมีประสิทธิภาพสูงขึ้น จุดประสงคหลักในชวงแรกคือ พยายามลดตน
ทนุการผลติและเพิ่มคุณภาพกับปริมาณของผลิตภัณฑ แตชวงหลังกระแสอนุรักษส่ิงแวดลอมเร่ิมมี
บทบาททางการคาอยางมาก ทํ าใหตองมีการพัฒนาและปรับปรุงเพื่อลดมลภาวะที่เกิดจาก
กระบวนการผลิตดวย อุตสาหกรรมอะโรมาติกสนั้นมีผลิตภัณฑที่สํ าคัญไดแก เบนซีน โทลูอีน และ
ไซลีนจดัเปนวัตถุดิบที่สํ าคัญที่สามารถนํ าไปเปนสารตั้งตนในอุตสาหกรรมอื่นๆไดหลายประเภท

2.1 การประยุกตใชงานหอกลั่นเบดบรรจุ
2.1.1 หลกัการออกแบบหอกลั่นแบบเบดบรรจุ
หอกลัน่แบบเบดบรรจุจะเหมาะสมกับคอลัมนที่มีขนาดเสนผานศูนยกลางนอย (ไมเกิน 2

ฟตุ) เพราะจะประหยัดคาใชจายกวาหอกลั่นแบบเทรยหรือเพลต แตถาคอลัมนที่มีขนาดเสนผาน
ศนูยกลางใหญควรเลือกใชหอกลั่นแบบเทรยหรือเพลตจะเหมาะสมกวา อีกทั้งการใชเบดบรรจุกับ
คอลมันทีม่ขีนาดเสนผานศูนยกลางใหญ มีผลใหของเหลวมีแนวโนมเกิดปรากฏการณการเกิดชอง
กลวง (Channelling) คอื ถาอัตราการไหลของไอนอยเกินไป จะท ําใหไอและของเหลวสัมผัสกันไม
เตม็ทีส่งผลใหประสิทธิภาพในการถายโอนมวลสารลดลง

ตารางที่ 2.1 ขอเปรียบเทียบระหวางหอกลั่นแบบเบดบรรจุกับหอกลั่นแบบเทรยหรือเพลต
หอกล่ันแบบเทรยหรือเพลต หอกลั่นแบบเบดบรรจุ

ขอดี ขอเสีย ขอดี ขอเสีย
1.พิกัดของการปฏิบัติ
งานกวาง

2.สามารถสราง
คอลัมนใหมีขนาด
ใหญได สามารถที่
จะปอนสารปอนใน
ปริมาณที่มากๆได

1.ความดันลดมีคามาก
2.โครงสรางภายในซับ
ซอน กอสรางยาก

1.ความดันลดมีคานอย
2.โครงสรางภายในไมซับ
ซอน, สรางงาย, ราคา
ถูก

1.พกิดัของการปฏิบัติงาน
แคบ

2.ตองติดตั้งแผนกระจาย
ของเหลว เพื่อมิใหของ
เหลวไหลมารวมกัน

3.ไมเหมาะที่จะใชกับ
คอลัมนที่มีขนาดใหญ
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2.1.2 ชนดิและความสํ าคัญของเบดบรรจุ
เบดบรรจุที่ดีควรมีลักษณะดังนี้
• ใหพืน้ทีท่ีเ่ปยกของของเหลวตอปริมาตรของหอมีคามาก เพื่อเพิ่มพื้นที่ในการถายโอน

มวลสารสํ าหรับไอ-ของเหลวที่จะสัมผัสกันมากขึ้น
• มปีริมาณของชองวาง (Void Volume) มากทัง้นี้เพื่อใหวัฏภาคไอและวัฏภาคของ

เหลวไหลผานโดยสะดวกไมเกิดความดันลดมากเกินไป
• มลัีกษณะทีเ่ปยกของเหลวและเกิดเปนฟลมบางๆ ไดดีควรมีความหนาแนนตํ่ า เพราะ

วาคอลัมนที่มีขนาดใหญจํ านวนและนํ้ าหนักของเบดบรรจุจะมากซึ่งมีผลเกี่ยวกับการ
คํ ้าจุนเบดบรรจุใหอยูภายในคอลัมนได

• มรีาคาไมแพงนัก
จากลกัษณะตางๆ ที่เหมาะสมของเบดบรรจุจะพบวาในปจจุบันมีผูออกแบบเบดบรรจุใหมี

แบบและรปูรางตางๆ กันเปนจํ านวนมากโดยทั่วไปมักแบงเบดบรรจุเปนสองประเภท คือ เบดบรรจุ
แบบโครงสราง (Stacked Packings) และเบดบรรจุแบบสุม (Random Packing)

เบดบรรจุแบบโครงสรางตัวอยางเชน กริด (Grids) จะมโีครงสรางใชกับอัตราการไหลของ
แกสทีสู่งไดโดยมีความดันลดไมมากนัก ตัวอยางเชน ในหอทํ าความเย็น (Cooling Towers) สวน
เบดบรรจแุบบสุม ใชกันอยางกวางขวางในกระบวนการอุตสาหกรรมชนิดหลักๆ เบดบรรจุแบบสุม
แสดงดังรูปที่ 2.1

รูปที่ 2.1 แสดงเบดบรรจุแบบสุมชนิดตางๆ

Ceramic Metal

Metal

(d) Intalox Saddle
     Ceramic

(c) Berl Saddle
     Ceramic

Ceramic

(a) Raschig rings

(b) Pall rings
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เบดบรรจุชนิด Raschig Ring แสดงดังรูปที่ 2.1 (a) เปนชนดิที่ใชในอุตสาหกรรมมานาน
ชนดิหนึ่งและขณะนี้ก็คงใชอยูทั่วไป เบดบรรจุชนิด Pall Ring ดงัแสดงในรูป 2.1 (b) เปนชนิด
Raschig Ring พเิศษซึง่รูเปดท ําโดยการพับพื้นผิวบนวงแหวน จะเพิ่มพื้นที่ผิวในการถายโอนมวล
สารและปรับปรุงลักษณะการกระจายของของเหลว เบดบรรจุชนิด Berl Saddles แสดงดังรูปที่
2.1 (c) พฒันามาเพื่อใหมีการกระจายของของเหลวดีกวาชนิด Raschig Ring สุดทายเบดบรรจุ
ชนิด Intalox Saddles แสดงดังรูปที่ 2.1 (d) เปนแบบที่ปรับปรุงมาจากชนิด Berl Saddles เบด
บรรจสุวนใหญทีก่ลาวมาขางตนสามารถทํ าจากวัสดุไดหลายชนิด ตัวอยางเชน เซรามิก เหล็กกลา
ไรสนมิ แกว พลาสติก คารบอน และยาง เปนตน สํ าหรับเบดบรรจุที่เปนเหล็กกลาไรสนิมจะทนตอ
การกดักรอนไดดีแตจะมีนํ้ าหนักมาก ดังนั้นตองใชที่รองรับและฐานรากที่แข็งแรงพลาสติกบาง
อยางไมเหมาะสมในการนํ ามาทํ าเปนเบดบรรจุ เพราะมีพื้นผิวเปนมันไมเปยกของเหลวทํ าใหของ
เหลวกระจายไมสมํ่ าเสมอ ตามภาคตดัขวางของคอลัมนและการตานทานการไหลของของเหลวจะ
เกดิขึน้นอย ถาใชเบดบรรจุแบบโครงสรางจะใหพื้นผิวตอปริมาตรมากกวาชนิดอื่น เพราะวาชอง
วาง (Voidage) ของการสัมผัสจะลดลง  การไหลเปนชั้นบางๆ บนผิวของเบดบรรจุแบบโครงสราง
จะดกีวาและของเหลวจะมีโอกาสไหลไปสูผนังนอยกวาเบดบรรจุแบบสุม ในทางตรงขามเบดบรรจุ
แบบโครงสรางจะแพงกวา

ขนาดของเบดบรรจุที่ใชมีผลตอความสูง เสนผานศูนยกลางของคอลัมน ความดันลด และ
ราคา โดยทั่วไปเมื่อขนาดของเบดบรรจุเพิ่มข้ึนราคาตอหนวยปริมาตรของเบดบรรจุ และความดัน
ลดตอหนวยความสูงของเบดบรรจุจะลดลง และประสิทธิภาพการถายโอนมวลก็ลดลงสงผลให
ความสูงของคอลัมนตองมากขึ้น โดยปกติขนาดของเบดบรรจุไมควรเกิน 1/8 เทาของขนาดของ
คอลมัน ถามขีนาดใหญกวานี้การกระจายของเหลวและประสิทธิภาพการถายโอนมวลจะลดลง
อยางรวดเร็ว ดังนั้นจึงไมมีขอดีสํ าหรับการใชเบดบรรจุขนาดเกิน 50 mm สํ าหรับคอลัมนที่บรรจุ
แบบสุม

ชวงของขนาดเบดบรรจุที่ควรใช คือ
ขนาดของคอลัมน เบดบรรจุขนาด

       นอยกวา 0.3 m (1 ft) นอยกวา 25 mm (1 inch)
       0.3 ถงึ 0.9 m (1 ถงึ 3 ft) 25 ถึง 38 mm (1 ถงึ 1.5 inch)
       มากกวา 0.9 m 50 ถึง 75 mm (2 ถงึ 3 inch)
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2.2 ลกัษณะและพฤติกรรมของหอกลั่น
2.2.1 การปฏิบัติการของหอกลั่น3

(Operation of a Conventional Distillation Column)
การปฏบิตักิารของหอกลั่นตามปกติจะสามารถแบงได 3 สวนดังนี้
• ชวงเวลาเริ่มปฏิบัติการ (Start – Up Period) โดยปกติจะทํ างานภายใตเงื่อนไขปฏิบัติ

การแบบปอนกลับทั้งหมด (Total Reflux)
• ชวงเวลาการผลิต (Production Period)
• ชวงเวลาหยุดปฏิบัติการ (Shutdown Period)
ตามมาตรฐานกระบวนการแยก ชวงเวลาการผลิตใชเวลามากที่สุด อยางไรก็ตามในกรณี

การแยกทียุ่งยาก เชน การแยกที่ตองการความบริสุทธิ์สูง หรือการแยกของผสมที่มีจุดเดือดเดียว
กัน (Azeotropic Separations) เวลาทีใ่ชตอนเริ่มตนปฏิบัติการมีความสํ าคัญอยางมาก เมื่อ
เปรียบเทยีบกับเวลาที่ใชทั้งหมดของการปฏิบัติการ ไดมีผูศึกษาเกี่ยวกับเรื่องนี้ ไดแก

• Nad และ Spiegel3 เสนอผลการศึกษาการแยกสาร 3 ชนิด ในการแยก 2 คร้ัง ใชเวลา
ตอนเริม่ตน 1 ใน 4 ของเวลาทั้งหมด

• Holland และ Liapis3 เสนอผลการจํ าลองการแยกสาร 5 ชนิดซึ่งใชเวลาตอนเริ่มตน
รอยละ 50 ของเวลาทั้งหมด

• Luyben3 เสนอการจ ําลองการแยกสารในบางกรณีที่ใชเวลามากกวารอยละ 50 เล็ก
นอยของเวลาที่ใชปฏิบัติการทั้งหมด

ผลลัพธของเวลาเริ่มตนปฏิบัติการขึ้นอยูกับการกํ าหนดสวนประกอบของผลิตภัณฑ และ
รอยละของการกูกลับของสาร (%Recovery) ทีต่องการ ถาตองการรอยละการกูกลับที่สูงและ
ความบรสิทุธิส์งู เวลาที่ใชในชวงเริ่มตนจะยาวนานกวากรณีที่กํ าหนดขอจํ ากัดตํ่ ากวา

จากการศึกษาของ Sorensen และ Skogestad3 ไดใชโปรแกรม DEAOPT สํ าหรับ
ค ํานวณหาทีค่าเหมาะสมที่ตํ่ าที่สุดของเวลาชวงเริ่มตน และเวลาทั้งหมดของการปฏิบัติการของ
การกลัน่สารผสม 2 ชนิดแบบกะ ไดกํ าหนดสวนประกอบของผลิตภัณฑที่ยอดหอและเปอรเซ็นต
การกูกลบัไว 7 กรณี โดยการจํ าลองจะรวมถึงการดึงผลิตภัณฑเบาออกครั้งที่ 2 ดวยเปนสวนเสริม
ข้ึนมา ซึ่งสวนนี้อาจไมจํ าเปนตองมีก็ได ดงัรูปที่ 2.2
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ตารางที่ 2.2 การก ําหนดของการปฏิบัติการแยกการผสม 2 ชนิด และผลลัพธการหาคาเวลาที่ตํ่ าที่
         สุดของการปฏิบัติการแยกสารผสม ในกรณีตางๆ3

กรณี
C1 C2 C3 C4 C5 C6 C7

N
α
Hj, kmol

Hc, kmol

xF

20
4.0

0.005
0.025
0.005

20
4.0

0.005
0.025
0.005

10
3.0
0.01
0.1
0.05

10
3.0
0.01
0.1
0.05

10
2.0
0.01
0.1
0.5

10
2.0
0.01
0.1
0.5

10
2.0
0.01
0.1
0.5

ขอกํ าหนด

xA
spec

% light recovery
xR

spec

% heavy recovery

0.5
90

0.0001
90

0.9
50

0.01
-

0.99
75

0.05
-

0.95
-

0.01
90

0.95
75

0.05
75

0.99
90
0.1
-

0.9
-

0.01
90

ผลลัพธ

xA
% light recovery
xR
% heavy recovery
xoff

0.500
90.00
0.0001
90.00
0.0043

0.900
50.00
0.0025
99.97

-

0.990
75.00
0.013
99.96

-

0.950
9.88

0.010
90.00
0.277

0.950
75.00
0.050
75.00
0.500

0.990
90.00
0.092
99.09

-

0.955
83.04
0.010
90.00
0.725

tstartup
opt, hr

t1, hr
t2, hr
ttot

opt, hr

0.886
0.009
0.387
1.282

0.556
0.003

0
0.559

0.183
2.285

0
2.468

0.162
0.0008
0.699
0.862

0.031
1.652
0.860
2.453

0.077
4.674

0
4.751

0.035
2.178
1.963
4.175

tstartup
opt

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

xD(ttot
opt)

xD
ss

0.9984
0.9995

0.9927
0.9995

0.9841
0.9998

0.9609
0.9998

0.8246
0.9995

0.9725
0.9995

0.8450
0.9995

% Approach to eq. 99.9 % 99.3 % 98.3 % 95.9 % 65.0 % 68.7 % 69.0 %



8

นยิาม N : จ ํานวนของเทรยในหอกลั่น
α : คากลายเปนไอสัมพัทธ
Hj : จ ํานวนของเหลวที่อยูบนเทรย
Hc : จ ํานวนสารที่อยูในเครื่องควบแนน
xF  : สัดสวนโมลของสารปอน
xA, xR : สดัสวนโมลของผลติภัณฑยอดหอ และสวนที่เหลืออยูกนหอ, ตามลํ าดับ
xoff : สดัสวนโมลของผลิตภัณฑยอดหอของดึงออกครั้งที่ 2
xD : สดัสวนโมลของผลิตภัณฑในสวนที่กลั่นได
tstartup: เวลาที่ใชตอนเริ่มตน
t1, t2 : เวลาที่ใชตอนดึงผลิตภัณฑยอดหอครั้งที่ 1 และครั้งที่ 2
ttot : เวลาทีใ่ชทั้งหมดของการปฏิบัติการ
eq : คาที่สมดุล
% Approach to eq. : เปอรเซ็นตความเขาใกลสมดุล โดยคิดจากสมการ
     % ความเขาใกลสมดุล ( )[ ] [ ] %100⋅−−= F

ss
DF

opt
totD xxxtx (2.1)

อักษรหอย
opt : คาที่เหมาะสมที่สุด
spec : คาที่กํ าหนด
ss : คาที่สถานะคงตัว
tot : คารวมทัง้หมดในชวงปฏิบัติการ
Sorensen และ Skogestad3 ไดแบงชวงเวลาปฏิบัติการดังรูปที่ 2.2

รูปที่ 2.2 การแยกสาร 2 ชนิดในการดึงเอาผลิตภัณฑเบาออก 2 คร้ังหรือ 1 คร้ัง3

tstartup

heavy cut
HR ,xR

Accumulated :

startup production production

HA ,xA

light cut
Hoff ,xoff

off cut

Residual :
t1 t2
ttot
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จากการศกึษาพบวา การกํ าหนดคาเบื้องตนใหกับเวลาที่ใชตอนเริ่มตน โดยกํ าหนดใหเทา
กบัเวลาทีร่ะบบใชจนเขาสูคาสมดุลที่รอยละ 98 ของคาสถานะคงตัว ดังสมการ (2.2)3 แสดงความ
สัมพนัธกับเวลาตํ่ าที่สุดใชปฏิบัติการทั้งหมด

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

 ก ําหนด γ = 0.98 แลวค ํานวณหาคาที่ตํ่ าที่สุดของการปฏิบัติการทั้งหมด, ( )%98
tott  เมื่อ

ก ําหนดเวลาทีใ่ชตอนเริ่มตนเปนเวลาที่ระบบมาถึงคาสมดุลรอยละ 98 ของสถานะคงตัว, ( )%98
eqt

ไดผลลัพธดังตารางที่ 2.3

ตารางที่ 2.3 ผลลัพธการหาคาเวลาที่ใชตํ่ าที่สุดของการปฏิบัติการทั้งหมด เมื่อกํ าหนดคาเบื้องตน
                    ของเวลาที่ใชตอนเริ่มตนเปนคาที่ระบบเขาถึงรอยละ 98 ของสถานะคงตัว, ( )%98

eqt
3
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รูปที่ 2.3 แสดงความสมัพนัธระหวางเวลาที่ใชทั้งหมดกับเวลาที่ใชชวงเริ่มตนสํ าหรับกรณี
          C3, C5 และ C73

จากรูปที่ 2.3 จะเหน็ไดวา เวลาที่ใชทั้งหมดของการปฏิบัติการจะเพิ่มข้ึนเพียงเล็กนอยเมื่อ
ชวงคาตํ ่าสุดของเวลาปฏิบัติการเปนชวงกวาง ดังในกรณีที่ C5 และ C7 แตสํ าหรับกรณีที่ C3 ถา
คาเวลาชวงเริ่มตนนอยกวาเวลาที่ตํ่ าที่สุด   เวลาทีใ่ชในการปฏิบัติการทั้งหมดจะเปลี่ยนแปลงมาก
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ซึ่งความสํ าคัญของเวลาชวงเริ่มตนและเวลาที่ระบบเขาสูสมดุลจะข้ึนอยูกับขอกํ าหนดที่จํ าเพาะ
มาก แตจะมีความสํ าคัญนอยเมื่อมีการดึงผลิตภัณฑออก 2 คร้ัง

2.2.2 พฤติกรรมของหอกลั่นชวงเริ่มปฏิบัติการ (Behavior of Startup Operation)4

การปฏบิตักิารของกระบวนการเคมี โดยเฉพาะหอกลั่นมีปญหาที่นาสนใจในดานการ
ปฏิบตักิาร การควบคุม และการจํ าลอง ความเขาใจอันดีเกี่ยวกับพฤติกรรมเชิงพลวัตมีความจํ า
เปนตอการพฒันาขัน้ตอนของการเริ่มตนที่เหมาะสม และขั้นตอนการทํ างานจะถูกกํ าหนดโดยวิธีที่
เปนประโยชนตอทั้งผูปฏิบัติการและผูออกแบบกระบวนการ สํ าหรับผูปฏิบัติการนั้นควรมีขอมูล
ตางๆเพือ่การวเิคราะห และรวบรวมปญหาตางๆที่อาจเกิดขึ้นในการปฏิบัติงาน ซึ่งสามารถบอกผล
กระทบตางๆของการกระทํ าที่มีตอระบบได สวนผูออกแบบควรมีขอมูลที่จะสามารถเลือกแบบการ
ท ํางานตางๆ ทีห่ลกีเลีย่งปญหาที่อาจเกิดกับการปฏิบัติงานและการควบคุม

การจํ าลองปฏิบัติการชวงเริ่มตนเปนงานที่ยากเนื่องจากความสลับซับซอนของไฮดรอลิก
ของแตละชัน้ ยกตวัอยางเชน การทํ านายการอุดตันการไหลขึ้นของไอที่ทางลงของของเหลวจาก
การไหลของของเหลวที่ไหลลงมาปด การอุดตันการไหลลงของของเหลวที่รูบนชั้นจากการดันขึ้น
เพราะการไหลของไอ ผลกระทบของความดันลดของของเหลวที่คางอยูบนชั้น และอื่นๆ ผลกระทบ
ของไฮดรอลกิจะกลายเปนตัวแปรสํ าคัญในการกํ าหนดขั้นตอนที่เหมาะสมของชวงเริ่มตน ทางหนึ่ง
ทีจ่ะแกปญหานี้ไดก็คือ พัฒนาแบบจํ าลองเชิงพลวัตสํ าหรับหอกลั่น แลวตรวจสอบแบบจํ าลองให
ตรงกบัการทดลองหรือขอมูลจากโรงงานและจํ าลองการปฏิบัติงานแบบตางๆ เพื่อศึกษาพฤติกรรม
เชงิพลวตั จากนัน้วเิคราะหพัฒนาขั้นตอนการทํ างานที่เหมาะสมขึ้นมา

จากการจ ําลองพฤติกรรมเชิงพลวัต ชวงเริ่มตนของหอกลั่นสามารถแบงออกตามลักษณะ
นสิัยได  3 ขั้นตอน คือ
 ก. ขัน้ตอนไมตอเนื่อง (Discontinuous stage)
 เร่ิมจากหอกลัน่ภายในวางเปลา ไมมีการปอนสารใดๆเขาไป ในขั้นตอนนี้จะมีการ
เปลีย่นแปลงมากในชวงเวลาสั้นๆ ระยะเวลาที่ใชในชวงนี้จะไมขึ้นกับข้ันตอนของการปฏิบัติการ
โดยเฉพาะตวัแปรไฮดรอลิกจะไดรับการเปลี่ยนแปลงที่รุนแรง บางตัวจะเปลี่ยนคาจากคาเริ่มตนที่
ศนูย ไปเปนคาหนึ่งและกลับมาศูนยอีก เชน อัตราการไหลของของเหลวที่ไหลผานรูบนชั้น หรือ
อัตราการไหลของไอที่ไหลผานทางไหลลง ขณะที่ตัวแปรไฮดรอลิกอื่นอาจเปลี่ยนจากคาศูนย ไป
เปนคาทีไ่มใชศูนย เชน ความดันลดของชั้น อัตราการไหลของของเหลวที่ไหลผานทางไหลลงกลาว
คอืเกดิการอดุตนัของทางไหลลงจากการไหลของของเหลว และมีการอุดตันของรูบนชั้นจากการ
ไหลของไอ สวนตัวแปรอุณหพลวัตทุกชั้นจะเริ่มที่คาคงที่คาหนึ่งแลวจะเปลี่ยนแปลงไปตามเวลาที่
แตกตางกนั และสิ้นสุดขั้นตอนที่เงื่อนไขเสถียรภาพทางไฮดรอลิกเขาสูคาที่เหมาะสมแลว
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 ข. ขัน้ตอนกึ่งตอเนื่อง (Semi – continuous stage)
 เร่ิมตอจากการสิ้นสุดขั้นตอนแรก ในชวงนี้จะมีการเปลี่ยนแปลงของตัวแปรอุณห-
พลวตัมากในชวงแคบๆในลักษณะไมเปนเชิงเสนแตตอเนื่อง สวนตัวแปรไฮดรอลิกจะเปลี่ยนแปลง
เลก็นอยมลีกัษณะใกลเคียงเชิงเสน และเขาใกลคาสถานะคงตัวมากกวาตัวแปรอณุหพลวัต พฤติ-
กรรมเชงิพลวตัชวงนี้ถือวาคลายๆพฤติกรรมเมื่อกระบวนการมีส่ิงรบกวนขนาดใหญ จบลงที่ตัวแปร
ไฮดรอลกิสวนใหญเขาใกลคาที่สถานะคงตัว ข้ันตอนนี้จะใชเวลานานกวาขั้นตอนแรก
 ค. ขัน้ตอนตอเนื่อง (Continuous stage)
 เร่ิมจากสิน้สดุขั้นตอนสอง การเปลี่ยนแปลงพฤติกรรมคอนขางเปนเชิงเสน ใน
ชวงเริ่มข้ันตอนนี้ตัวแปรไฮดรอลกิสวนใหญอยูที่สถานะคงตัวแลว ถือวาชวงนี้ทํ างานอยูรอบๆคา
การออกแบบทีส่ถานะคงตัว โดยมีสิ่งรบกวนเล็กนอย และระบบควบคุมสํ าหรับรักษาสภาพการ
ท ํางานใหอยูทีส่ถานะคงตัวเริ่มทํ างาน เปนขั้นตอนที่ใชเวลานานที่สุด ส้ินสุดที่ระบบหรือตัวแปรทุก
ตวัเขาสูคาสถานะคงตัว

2.2.3 การจ ําลองการปฏิบัติการชวงเริ่มตน (Simulation of Startup Operations)
ล ําดับเหตุการณชวงเริ่มตน ( t คอืเวลาใดๆ )
t = 0, หอกลัน่วางเปลาและสารปอนซึ่งเปนวัฏภาคของเหลวเริ่มเขาสูหอกลั่น
t = t1,  ของเหลวเริม่ไหลเยิ้มลงชั้นขางลางทะลุผานรูบนชั้น มากกวาทางไหลลงจน

กระทัง่ไหลมาถึงกนหอหรือเครื่องตมซ้ํ า จากนั้นระดับของเหลวจะเพิ่มข้ึน
t = t2,  เร่ิมใหความรอนสูเครื่องตมซ้ํ า และเริ่มมีไอเกิดขึ้น
t = t3,  เครือ่งควบแนนเริ่มทํ างานที่ไอมาถึงชั้นบนสุด และถังเก็บสารกลั่นไหลกลับเริ่มถูก

เติม
t = t4,  สารที่กลั่นไดไหลยอนกลับมาที่หอกลั่นและปฏิบัติการที่การกลั่นไหลกลับเขาสูหอ

ทัง้หมด (Total Reflux)
t = t5,  ไอทีไ่หลผานรูบนชั้นถูกอุดขวางโดยของเหลว ที่ไหลเยิ้มปดตลอดรูบนชั้นเปนจุด

เร่ิมการเพิ่มระดับของเหลวที่คางอยูบนชั้น
t = t6,  ทกุๆชัน้มขีองเหลวคางอยูเพียงพอ ดังนั้นของเหลวเริ่มสามารถไหลลงที่ทางไหล

ลง ท ําใหทางไหลลงถูกอุดขวางและไอไมสามารถไหลผานขึ้นมาได
t = t7,  หอกลัน่เปลีย่นการปฏิบัติการจากการกลั่นไหลกลับทั้งหมด มาเปนการกํ าหนด

ปริมาณการไหลกลับ บางสวนของสารที่กลั่นไดจะถูกนํ าออกมา
t = t8,  หอกลัน่ทํ างานตอไปและเขาสูสถานะคงตัว



12

2.2.4 อธบิายการนํ าเสนอขั้นตอนชวงเริ่มตน
       (Description of The Proposed Startup Policy)

 ก ขัน้ตอนไมตอเนื่อง : เลอืกขัน้ตอนที่ทํ าใหเกิดปญหาขณะปฏิบัติการนอยที่สุด
การปฏบิตัจิะเกีย่วของกับการเปดหรือปดวาลวตามเวลาที่กํ าหนด และตองแนใจวาจะไมมีความ
ไมตอเนื่องอยูหลังจากจบขั้นตอนนี้แลว
 ข ขัน้ตอนกึ่งตอเนื่อง : ข้ันตอนนีต้องควบคุมปฏิบัติการใหดํ าเนินไปตามเสนทางที่
ใหคาที่เหมาะสมที่สุด (Optimal Control Strategy) เพราะวามีการเปลี่ยนแปลงทั้งตัวแปรไฮดรอ-
ลิกและตัวแปรอณุหพลวตั โดยขั้นตอนนี้จะกํ าหนดคาของตัวแปรปรับที่แตกตางกันในแตละชวง
เวลายอย (Interval Time) ของขัน้ตอนกึ่งตอเนื่อง ทํ าใหคาของจุดประสงคที่เราตองการไดคาดีที่
สดุ ซึง่การควบคุมหอกลั่นปกติอาจจะไมเหมาะสม
 ค ขัน้ตอนตอเนื่อง : ระบบควบคุมที่ถูกออกแบบสํ าหรับรักษาคาตัวแปรภาวะให
อยูทีส่ถานะคงตัวทํ างาน

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

ขอมูลที่ใช : 1. รายละเอียดของหอกลั่น
2. รายละเอียดของการออกแบบที่สถานะคงตัว
3. รายละเอียดของขอจํ ากัดในการทํ างาน

ความตองการ : การออกแบบแผนการทํ างานที่ดีสํ าหรับชวงเริ่มตนทั้ง 3 ข้ันตอน

  ขัน้ที ่1.   จากประสบการณที่เคยมี ความเขาใจทางกายภาพ และขอจํ ากัดโดยธรรมชาติที่สอด
คลองกบัระบบที่ใช สรางวิธีการทํ างานสํ าหรับข้ันตอนไมตอเนื่องอยางนอย 1 วิธี

  ขัน้ที ่2.   ด ําเนนิการจํ าลองกระบวนการเชิงพลวัต สํ าหรับแตละแผนการทํ างาน แลวเลือกแผนที่
มปีญหาการทํ างานนอยที่สุด

  ขัน้ที ่3.   ส ําหรบัแผนการทํ างานที่เลือกแลว ดํ าเนินการจํ าลองตอไปจนหอกลั่นเขาสูคาสุดทาย
ของสถานะคงตัวเปนการสิ้นสุดการจํ าลองนี้

  ขัน้ที ่4.   จากผลการตอบสนองเชิงพลวัตของขั้นที่ 3 ใชในการกํ าหนดจุดสิ้นสุดที่เหมาะสมของ
ขัน้ตอนกึ่งตอเนื่อง

  ขัน้ที ่5.   เลอืกความยาวของชวงเวลายอยหรือชวงเวลาภายใน (Interval Times) จะเปนการ
ก ําหนดจ ํานวนชวงภายในของขั้นตอนกึ่งตอเนื่องดวย
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  ขัน้ที ่6.   ก ําหนดฟงกชันวัตถุประสงคและขอจํ ากัด จากความรูที่ไดตอนสถานะคงตัวสุดทายและ
ขอจํ ากัดในทางปฏิบัติ

  ขัน้ที ่7.   เลอืกตัวแปรปรับและกํ าหนดคาในแตละชวงเวลาภายในโดยทํ าใหฟงกชันวัตถุประสงค
ดีที่สุด

  ขัน้ที ่8.   เลือกคาเริ่มตนโดยประมาณของตัวแปร
  ขัน้ที ่9.   แกปญหาการหาคาที่เหมาะสมที่สุด ซึ่งใสแผนการทํ างานสํ าหรับข้ันตอนกึ่งตอเนื่อง
  ขัน้ที ่10. ท ําการจ ําลองซํ้ าอีกครั้งหนึ่งกับแผนการทํ างานในขั้นที่ 9 เพื่อยืนยันวาไมเกิดความไมมี

เสถียรภาพทางไฮดรอลิก
  ขัน้ที ่11. ทีจ่ดุสิ้นสุดของขั้นตอนกึ่งตอเนื่อง เปลี่ยนเปนระบบควบคุมที่ออกแบบไวสํ าหรับรักษา

สภาพรอบๆคาออกแบบที่สถานะคงตัว และจํ าลองตอไปจนกระทั่งระบบเขาสูสถานะ
คงตวั แลวตรวจสอบวารูปแบบการทํ างานดีกวาในขั้นที่ 3 หรือไม

2.3 ธรรมชาตแิละองคประกอบของปญหาการหาคาที่เหมาะสมที่สุด
     (The Nature and Organization of Optimization Problems)

การหาคาเหมาะสมที่สุดเปนเครื่องมือหลักที่มีประโยชนมากในการตัดสินใจ ที่จะดํ าเนิน
การบางประการกบัปญหา เพราะความกวางขวางหลากหลายของปญหาเปนสาเหตุที่ทํ าใหยาก
ตอการตดัสนิใจ การกอสราง และการปฏิบัติการ การวิเคราะหส่ิงตางๆเหลานี้สํ าหรับเครื่องจักร
และโรงงานเคมีสามารถจัดการ โดยใชวิธีของการหาคาเหมาะสมที่สุดได

การหาคาเหมาะสมทีส่ดุถูกนํ ามาใชอยางแพรหลายในหลายๆดาน เชน ทางวิทยาศาสตร
วศิวกรรมศาสตร หรือทางดานธุรกิจ ในเชิงกายภาพ หลักการตางๆของการหาคาเหมาะสมแสดง
และอธบิายถงึปรากฏการณธรรมชาติ จากการมองดวยสายตาและจากกลศาสตรแผนเดิม ทาง
ดานสถติกิารหาคาเหมาะสมที่สุด ไดแก ตองการคามากที่สุด สูญเสียนอยที่สุด และกํ าลังสองนอย
ที่สุด (Least Squares) ขณะทีท่างธรุกจิใชหาคากํ าไรสูงสุด ตนทุนตํ่ าที่สุด ใชทรัพยากรที่มีคุมคา
มากทีส่ดุ และทํ าไดงายที่สุด เพื่อพยายามเพิ่มรายไดใหมากขึ้น

การประยกุตกับปญหาทางวิศวกรรมศาสตรสามารถแสดงไดดังนี้ มีกระบวนการหนึ่งซึ่ง
อาจแทนโดยสมการคณิตศาสตรหรือผลการทดลอง วิศวกรระบุเกณฑปฏิบัติที่ตองการเกณฑหนึ่ง
เชน ตองการใหตนทุนตํ่ าสุด เปาหมายของการหาคาที่เหมาะสมที่สุดก็คือ หาคาตัวแปรในกระบวน
การทีส่งผลทีไ่ดเปนคาดีที่สุดของการปฏิบัติตามเกณฑที่กํ าหนด ซึ่งอาจจะไปเกี่ยวของกับการ
ก ําหนดคาใชจายที่ตองใชระหวางคาใชในการลงทุนและในการปฏิบัติการ สวนประกอบตางๆที่ได
อธบิายไวขางตนนี้ จะประกอบกันเปนปญหาการหาคาเหมาะสมที่สุดนั้นเอง
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ชนดิของปญหาในการออกแบบกระบวนการทางวิศวกรรมเคมี หรือการปฏิบัติการของโรง
งานมมีากมาย และเปนไปไดที่จะมีคํ าตอบไมจํ ากัด การหาคาเหมาะสมที่สุดเปนวิธีที่มีประสิทธิ
ภาพมากในการเลอืกคํ าตอบที่ดีที่สุดทามกลางกลุมคํ าตอบที่มีหลากหลายเหลานั้น

2.3.1 วธิกีารหาคาที่เหมาะสมที่สุด (Optimization Method)5

วธิกีารหาคาทีเ่หมาะสมที่สุดมีอยูดวยกันหลายวิธี ข้ึนอยูกับชนิดของฟงกชันจุดประสงค
(Objective Function) กับขอจํ ากัด (Constraints) สามารถแบงปญหาออกเปน 2 ประเภทใหญได
ดงันี ้ ปญหาฟงกชันจุดประสงคและขอจํ ากัดเปนแบบเชิงเสน (Linear Problem) จะใชขอกํ าหนด
วธิกีารเชิงเสน (Linear Programming : LP) ในการแกสมการหาคํ าตอบ และปญหาฟงกชันจุด
ประสงคไมเปนเชิงเสน (Non-Linear Problem) กจ็ะใชขอกํ าหนดวิธีการไมเปนเชิงเสน (Nonlinear
Programming : NP) อยางไรกต็าม ปญหาสวนใหญทางวิศวกรรมเคมี จะมีฟงกชันจุดประสงค
และมขีอจํ ากดัแบบไมเปนเชิงเสน เชนเดียวกับปญหาในงานวิจัยนี้ สํ าหรับวิธีการหาคาเหมาะสมที่
สดุทีเ่ลอืกใชในงานวิจัยนี้ คือวิธีการ SQP

2.3.2 ขอกํ าหนดวิธีการ SQP
       (Successive Quadratic Programming : SQP)
SQP เปนวธิเีหมาะสมเพื่อใชแกไขปญหาฟงกชันจุดประสงคที่มีขอจํ ากัดแบบไมเปนเชิง

เสนไดดี ถาปญหาที่มีคํ าตอบคาเหมาะสมที่สุดเปนจุดอยูบนยอด (Vertex) ซึง่สวนยอดนี้อยูใน
ขอบเขตที่เปนไปได (Feasible Region) การใชขอกํ าหนดวิธีการ SLP (Successive Linear
Programming : SLP) จะมอัีตราการลูเขาที่ใกลเคียงกับ SQP เพราะวธินีี้เลียนแบบวิธีของนิวตัน
(Newton’s Method) ประยุกตเขากับขอจํ ากัดที่มีผลกับขอบเขตที่เปนไปได (Active Constraint)
แตถาค ําตอบไมไดอยูบนยอด อัตราการลูเขาจะชา เพราะใชการประมาณอันดับหนึ่ง ในกรณีนี้
SQP จะมอัีตราการลูเขาที่เร็วกวา เนื่องจากใชการประมาณอับดับสอง

วิธี SQP มกัรูจักในชื่อ ลํ าดับข้ัน (Sequential) หรอืการยอนกลับทํ าซํ้ า (Recursive) เปน
การใช QP รวมกับวิธีของนิวตัน (หรือวิธีของควอซี่ – นิวตัน : Quasi – Newton Method ในกรณีที่
ไมตองการหาอนุพันธของฟงกชันหรือหาไดลํ าบาก) เพื่อแกหาคํ าตอบตามเงื่อนไข Kuhn – Tucker
ส ําหรบัปญหาตนฉบับเดิม ผลที่ไดก็คือการหาคาตํ่ าสุดของการประมาณแบบควอทแดรติก มาเปน
การหาคาเหมาะสมที่สุดของฟงกชัน Lagrangian ตลอดทัง้การประมาณเชิงเสนกับขอจํ ากัด เนื่อง
จากเหตนุีก้ระบวนการชนิดนี้จึงถูกเรียกวา Projected Lagrangian หรือ Lagrange – Newton
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แนวคดิวธินีี ้ พจิารณาขอจํ ากัดสมภาพแบบไมเปนเชิงเสนกอน โดยสมมุติใหทุกฟงกชันมี
ความตอเนื่องของอนุพันธอันดับที่สอง

P : คาตํ่ าสุด ( )xf
     ขอจํ ากัด ( ) lixhi ,,10 K== (2.3)

หวัขอตอไปเราจะขยายถึงใชกับขอจํ ากัดแบบไมสมภาพ ซึ่งจะดํ าเนินการคลายขอจํ ากัดแบบสม
ภาพ ตามเงื่อนไข Kuhn – Tucker

( ) ( )∑
=

=∇+∇
l

i
ii xhvxf

1
0

( ) lixhi ,,10 K== (2.4)
เราเขียนในรูปที่กระชับข้ึนไดเปน ( ) 0, =vxW  ตอนนีส้ามารถใชวิธีของนิวตัน – ราฟสัน (Newton
– Raphson Method) แกหาคํ าตอบสมการ (2.4) จากจดุนีเ้ร่ิมการคํ านวณยอนกลับทํ าซํ้ าหาคา
( )kk vx ,  ทีก่ารประมาณอันดับหนึ่ง

( ) ( ) 0,W,W =







−
−

∇+
k

k
kkkk vv

xx
vxvx (2.5)

ระบบจะนิยามคารอบตอไปเปน ( ) ( )11 ,, ++= kk vxvx  โดยที่ W∇ เปนจาโคเบียนเมทริกซของW
ซึง่ก ําหนดวา ( ) ( ) ( )∑ =

∇+∇=∇
l

i kikik xhvxfxL
1

222  จะเหน็วาจาโคเบียนเมทรกิซประกอบ
ดวยเฮเซียนเมทตริกซของ Lagrangian ที่ kx กบัเวกเตอรตัวคูณ Lagrange kv  เราจะเขียนในรูป
สวนประกอบของเฮเซียนเมทรกิซ

( ) ( ) ( )
( ) 









∇
∇∇

=∇
0

,
2

k

t
kk

kk
xh

xhxL
vxW (2.6)

ใชสมการ (2.4) และ (2.6) เราสามารถเขียนสมการ (2.5) ไดใหม
( )( ) ( ) ( ) ( ) ( ) k

t
kkk

t
kkk vxhxfvvxhxxxL ∇−−∇=−∇+−∇ 2

( )( ) ( )kkk xhxxxh −=−∇ (2.7)
แทน kxxd −=  จะเขียนไดใหมอีกครั้งเปน

( ) ( ) ( )k
t

kk xfvxhdxL −∇=∇+∇ 2

( ) ( )kk xhdxh −=∇ (2.8)
จากระบบสมการนี้เราสามารถแกหาคา ( ) ( )1,, += kk vdvd  ถามีคํ าตอบจัดการให kkk dxx +=+1

และเพิ่มคา k ขึน้อกี 1 และยอนกลับทํ าซํ้ าจนกระทั่ง 0=d ถาท ําสํ าเร็จตามขั้นตอนเราจะพบคํ า
ตอบตามเงื่อนไข Kuhn – Tucker สํ าหรับปญหา P

ขณะนีเ้รานํ ากระบวนการขางบนไปใชขับระบบไปสูคํ าตอบตามเงื่อนไข Kuhn–
Tucker โดยแทนฟงกชันปญหา P ดวยฟงกชันปญหาการหาคาตํ่ าสุดของควอทแดรตกิ ดังขางลาง

( )kk vxQP ,  : คาตํ่ าสุด  ( ) ( ) ( )dxLddxfxf k
tt

kk
2

2
1

∇+∇+
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              ขอจํ ากัด  ( ) ( ) lidxhxh t
kiki ,,1,0 K==∇+ (2.9)

ขอสังเกตการเปลี่ยนขอจํ ากัดใหเปนแบบเชิงเสนหลายๆครั้งของวิธีการ QP เปนวิธีที่ไม
คลมุเครอื เห็นไดจากประเด็นแรก ถามีคํ าตอบอยูจริง เปนไปตามเงื่อนไข Kuhn – Tucker และตรง
ตามสมการ (2.8) ที่ v เปนชุดของตัวคูณ Lagrange ทีส่มัพนัธกับขอจํ ากัดของ QP จะสามารถขับ
ระบบไปตามเงื่อนไข Kuhn – Tucker เพื่อหาคํ าตอบคาตํ่ าสุดของ QP ไปตามทางเลือกที่มีได
ประเดน็สอง จากการสังเกต ฟงกชันจุดประสงคไมไดเปนการประมาณของควอแดรติกสํ าหรับ
( )xf  อยางเดียว แตรวมพจน ( )dxhdv k

l

i

t
ki

2
12

1
∇∑ =

 ซึง่เปนพจนแสดงลักษณะของขอจํ ากัด
ดวย ในความเปนจริงฟงกชัน Lagrangian ( ) ( ) ( )∑ =

+=
l

i iki xhvxfxL
1

 กเ็ปนฟงกชันจุด
ประสงคของ ( )kk vxQP ,  จงึสามารถเขียนแบบไมมีขอจํ ากัดได

คาตํ่ าสุด ( ) ( ) ( )dxLddxLxL k
tt

kxk
2

2
1

∇+∇+ (2.10)
สังเกตสมการ (2.10) แสดงถึงการประมาณของอนุกรมเทยเลอรอันดับสองสํ าหรับฟงกชัน
Lagrangian L  เปนการสนับสนุนพฤติกรรมของอัตราการลูเขาควอทแดรติกในความไมเปนเชิง
เสนของขอจํ ากัดโดยเฉพาะ

เพิม่สวนขอจํ ากัดแบบไมสมภาพ :
พจิารณาการรวมเอาขอจํ ากัดแบบไมสมภาพ (Inequality Constraints) ( ) ,0≤xgi

mi ,,1K=  เขากับปญหา P  โดย ig มคีวามตอเนื่องในการหาอนุพันธอันดับสองสํ าหรับขอจํ ากัด
ที่ mi ,,1K=  ปรับปญหาไดใหมดังสมการขางลาง

:P  คาตํ่ าสุด ( )xf
       ขอจํ ากัด ( ) mixgi ,,10 K=≤

( ) lixhi ,,10 K== (2.11)
สํ าหรบัตวัอยางนี้ มีการยอนกลับทํ าซํ้ าหาคา ( )kkk vux ,,  โดยที่ 0≥ku และ kv  เปนคาประมาณ
ของตัวคูณ Lagrange ส ําหรับขอจํ ากัดแบบไมสมภาพและสมภาพ ตามล ําดับ เราเพิ่มสวนนี้เขา
ไปโดยตรงในสมการ (2.9) ตามวิธีของปญหา QP

( ) :,, kkk vuxQP  คาตํ่ าสุด ( ) ( ) ( )dxLddxfxf k
tt

kk
2

2
1

∇+∇+

       ขอจํ ากัด ( ) ( ) midxgxg t
kiki ,,10 K=≤∇+

( ) ( ) lidxhxh t
kiki ,,10 K==∇+

(2.12)
โดยที่ ( ) ( ) ( ) ( )ki

l

i kiki

m

i kikk xhvxguxfxL ∑∑ ==
∇+∇+∇=∇

1
2

1
222  ท ํานองเดียวกันกับ

ปญหาที่มีแตขอจํ ากัดสมภาพ ตามเงื่อนไข Kuhn – Tucker เราหาตัวคูณ Lagrange ไดดังสมการ
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( ) ( ) ( ) ( ) 0
11

2 =∇+∇+∇+∇ ∑∑
==

l

i
kii

m

i
kiikk xhvxgudxLxf (2.13ก)

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

เนือ่งจากเหตุนี้ เราใช kd แกหาคํ าตอบ ( )kkk vuxQP ,, กับตัวคูณ Lagrange 1+ku และ 1+kv  แลว
ถา 0=kd เราจะไดคํ าตอบ kx กบั ( )11 , ++ kk vu ตามเงื่อนไข Kuhn – Tucker ส ําหรับปญหาดังเดิม
P  ในอกีประการหนึ่ง เรากํ าหนดให kkk dxx +=+1 กอน แลวคอยเพิ่มคา k ขึน้อกี 1 และวนกลับ
ท ํากระบวนการเดิมซ้ํ าอีก

2.4 การสรางระบบควบคุม
2.4.1 การเลอืกโครงสรางการควบคุม (Selection of Controller Structure)7

ในการท ํางานกับการออกแบบระบบควบคุมสํ าหรับหลายตัวแปร จะเกี่ยวกับวิธีการควบ
คมุ โครงสรางการควบคุม และบางครั้งโครงสรางการควบคุมก็สามารถสับเปลี่ยนไปเปนโครงสราง
อ่ืนได นัน้หมายถึงเปนการเลือกและจับคูระหวางตัวแปรที่ถูกควบคุมกับตัวแปรปรับจากหลายๆ
ทางเลอืก เพือ่ใหเปนระบบควบคุมที่สมบูรณ ในแงของวิธีการควบคุมก็คือ หลักการทํ างานของ
กระบวนการทีถ่กูก ําหนดใหเปนไปตามฟงกชันจุดประสงค ยกตัวอยางเชน ถากระบวนการตองการ
ความบรสิทุธิข์องกระแสผลิตภัณฑฐานหอ อาจจะใชความรอนจากเครื่องตมซํ้ าเปนตัวทํ าใหสาร
ปนเปอนออกไป ทางเลือกทางหนึ่งของการควบคุม อาจใชอัตราการไหลของสารปอนยอนกลับและ
ความรอนจากเครื่องตมซ้ํ าควบคุมผลิตภัณฑยอดหอและฐานหอได เปนโครงสรางแบบ R-V หรือ
อีกทางเลือกหนึ่งอาจใชแบบ D-V โดยจะเปนอัตราการไหลของสวนที่กลั่นไดควบคุมผลิตภัณฑ
ยอดหอแทน

วธิอีอกแบบสํ าหรับการควบคุมหลายตัวแปร แบงเปน ปจจัยตางๆของวิธีที่ใช โครงสราง
การควบคมุ และการจับคูของตัวแปร โดยสมมุติฐานที่ใชถือวาระบบของกระบวนการไมเปลี่ยน
แปลงตามแบบแผนการควบคุม เพราะวาสํ าหรับวิศวกรการควบคุมมักจะออกแบบกระบวนการที่มี
อยูแลว ซึ่งจริงๆแลวอาจจะเปนกระบวนการใหมก็ได

2.4.2 หลกัการออกแบบการควบคุม (Control Design Principles)
ขอบเขตเรือ่งการควบคุมกระบวนการ สามารถแสดงไดโดยขั้นตอนการหาคํ าตอบทาง

คณติศาสตร สํ าหรับการวิเคราะหและออกแบบได การออกแบบที่มีประสิทธิภาพนั้น ตองพิจารณา
การออกแบบการควบคุมกระบวนการ การนิยามจุดประสงคของระบบควบคุม ความเขาใจใน
กระบวนการและการจํ าลองพฤติกรรมเชิงพลวัตทั้งหมดนี้ประกอบเขาดวยกัน จึงจะสามารถหา
โครงสรางที่เหมาะสมได

t
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การนิยามและความเขาใจถึงจุดประสงคของระบบควบคุมควรไดจากความรวมมือ
ระหวางวศิวกรควบคมุ วิศวกรกระบวนการ และเจาหนาที่โรงงาน มากกวาที่แตละฝายแยกกันทํ า
เพราะจะท ําใหมีจุดประสงคหลายแนวทาง ตัวอยางเชน วิศวกรควบคุมอาจจะออกแบบระบบที่ซับ
ซอนเพือ่ก ําจดัสิ่งรบกวนไดมากหลายอยางและไดผลดีที่สุดเทาที่เปนไปได แตวิศวกรกระบวนการ
ไมตองการผลถงึขนาดนั้น เพราะจะทํ าใหข้ันตอนการปฏิบัติงานยุงยากและซับซอนเกินไป ความ
เขาใจในกระบวนการเปนหัวใจสํ าคัญที่จะนํ าไปสูความสํ าเร็จในการออกแบบ และการจํ าลองพฤติ
กรรมเชิงพลวัตชวยทํ าใหสามารถสรางและเห็นผลการทํ างานของโครงสรางการควบคุมแตละแบบ
ไดอยางรวดเร็ว โดยหลักการออกแบบมีดังตอไปนี้

• นยิามจุดประสงคของระบบควบคุมและธรรมชาติของสิ่งรบกวน
• เขาใจหลกัการทํ างานของกระบวนการในภาพของพฤติกรรมเชิงพลวัต
• เสนอโครงสรางการควบคุมที่ตรงกับจุดประสงคและลักษณะของกระบวนการ
• ก ําหนดตวัควบคุมและทํ าการจํ าลองพฤติกรรมกับโครงสรางที่เสนอตอส่ิงรบกวนที่

คาดวานาจะมี

2.4.3 ตัวแปรปรับ (Manipulative Variables)
เมือ่วศิวกรกระบวนการไดทํ างานกับสายการผลิตหรือศึกษาจากการจํ าลองพฤติกรรมของ

หอกลัน่ทีส่ถานะคงตวั ก็จะทราบจํ านวนตัวแปรแนนอนที่ตองกํ าหนดหรือควบคุมเพื่อหาคํ าตอบ
แกระบบ ยกตวัอยางเชน ตองการผลิตภัณฑ 2 อยางจากหอกลั่นก็ตองมีขอกํ าหนด 2 ขอเชนกัน
(เชนสวนประกอบของผลิตภัณฑ และการกูกลับคืนของสาร) ซึ่งสามารถกํ าหนดไดจาก 2 ตัวแปร
ปรับอยางเชน ปริมาณความรอนจากเครื่องตมซ้ํ าและปริมาณความรอนที่เครื่องควบแนนดึงออก
ใหเปนไปตามทีก่ํ าหนดไวและสอดคลองกับดุลมวลสารและดุลพลังงานที่สถานะคงตัวดวย จากรูป
ที่ 2.4 มหีอกลัน่ชนิดใหผลิตภัณฑ 2 ทางมีองศาอิสระสถานะคงตัว (Steady state degree of
freedom) เทากบั 2 ดังนั้นตองการตัวแปรปรับเพื่อการควบคุม 2 ตัวเชนกัน

แตเมือ่ตรวจสอบโดยวิศวกรควบคุม จํ านวนตัวแปรปรับจะถูกนับจากจํ านวนวาลวควบคุม
ดวยเหตนุีจ้ ํานวนตัวแปรปรับเพิ่มจาก 2 มาเปน 5 ตัวแปรดังรูปที่ 2.5  สามตัวแปรใหมที่เพิ่มข้ึนมา
เพือ่ควบคมุตัวแปรของกระบวนการโดยรวม (เชน ระดับของเหลวหรือความดันของหอกลั่น) ซึ่งไม
ไดคงทีข่ณะสถานะคงตัวโดยดุลมวลสารและพลังงาน ตัวแปรปรับทั้ง 3 ตัวที่เพิ่มข้ึนมาถูกใชใน
กระบวนการจริงๆ จัดเปนชนิดตัวแปรปรับเชิงพลวัตสํ าหรับ 3 องศาอิสระเชิงพลวัต (Dynamic
degree of freedom)

-
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รูปที่ 2.4 หอกลัน่แบบใหผลิตภัณฑ 2 ทางกับ 2 องศาอิสระสถานะคงตัว

รูปที่ 2.5 หอกลัน่แบบใหผลิตภัณฑ 2 ทางกับ 5 ตัวแปรปรับสํ าหรับการควบคุม

QD

QB

F

D

B
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เมือ่พจิารณา 5 ตัวแปรปรับในรูปที่ 2.5 จะเห็นวา 2 ตัวแปรในรูปที่ 2.4 เปนสวนยอยของ
5 ตวัแปรนัน้ อยางไรก็ตาม ปริมาณความรอนที่ใหหรือรับแกกระบวนการ ก็ไมจํ าเปนตองเปนตัว
แปรปรับสถานะคงตัว ในความเปนจริงมีแบบแผนการควบคุมมากมายที่ใชปริมาณความรอนที่
เครือ่งควบแนนดึงออกเปนตัวควบคุมความดันมากกวาควบคุมสวนประกอบของผลิตภัณฑ ดวย
เหตนุีเ้ราอาจสมมุติไดวามีตัวแปรปรับเพียง 3 ใน 5 ที่เหมาะกับการควบคุมระดับของเหลวและ
ความดัน

ทีก่ลาวมา จะพบวาตัวแปรจะเปนการปรับวาลว แตที่จริงไมไดมีตัวเลือกเพียงแควาลว ตัว
อยางเชนหอกลั่นมากมายใชอัตราสวนปอนกลับเปนตัวแปรปรับความดัน และระดับของเหลวหรือ
สวนประกอบผลิตภัณฑ ถาเราใชอัตราสวนเชื่อมความสัมพันธแบบเชิงเสนกับตัวแปรอื่น ทางเลือก
ของตวัแปรปรบัจะมีใหพิจารณาไดหลากหลายสํ าหรับหอกลั่น 2 ผลิตภัณฑทั่วไป อยางไรก็ตาม
องศาอสิระสถานะคงตัวและพลวัตตองเปน 2 และ 3 ตามลํ าดับ

2.4.4 วธิกีารเลือกโครงสรางการควบคุม
       (Methodology for Selection of Controller Structure)
แบบแผนการควบคุมมีเพื่อใหไดผลประโยชนทางเศรษฐศาสตรตามที่ตองการ กลาวคือ

ควบคมุองคประกอบของผลิตภัณฑและอัตราการผลิตใหไดตามที่กํ าหนด    สวนการควบคุมระดับ
ของเหลวของถงัเก็บสารปอนกลับหรือที่กนหอและการควบคุมความดันภายในกระบวนการดูเหมือน
ไมมสีวนเกีย่วของ แตในเชิงปฏิบัติแลวการควบคุมเหลานี้มีความยุงยากมากและมีผลกระทบกับ
การควบคมุองคประกอบดวย ดังนั้นจึงมีความเกี่ยวของทางออม วิธีการเลือกโครงสรางเครื่องควบ
คุมมีดังตอไปนี้

• นบัจ ํานวนวาลวในกระบวนการ เพื่อกํ าหนดองศาอิสระทั้งหมดสํ าหรับควบคุม
• นยิามจากสถานะคงตัว วเิคราะหหาองศาอิสระสถานะคงตัว
• ลบองศาอสิระสถานะคงตัวออกจากองศาอิสระทั้งหมด เพื่อนิยามจํ านวนวงควบคุมที่

ตองม ีซึง่นาจะใกลเคียงกับจํ านวนวาลวควบคุม
• ออกแบบการควบคุมความดันและระดับของเหลว และทดสอบกํ าจัดสิ่งรบกวน
• ออกแบบการควบคุมองคประกอบอิงกับความตองการปริมาณกระแสของผลิตภัณฑ
• ออกแบบการควบคุมหาคาเหมาะสมที่สุด ( Optimizing controls ) กบัตัวแปรที่เหลือ

อยู
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2.4.5 ลกัษณะโครงสรางการควบคุม (Controller Structure Types)8

ก. โครงสรางการควบคุมหอกลั่น L,V
 โครงสรางการควบคุมนี้มักนิยมใชควบคุมกับหอกลั่นทั่วไป โดยกระแสกลั่นไหล
กลับ (L) จะควบคุมสวนผสมผลิตภัณฑยอดหอ (y) หรอือุณหภูมิยอดหอ สวนกระแสไอนํ้ า (V) จะ
ควบคุมสวนผสมผลิตภัณฑฐานหอ (x) หรอือุณหภูมิฐานหอ กระแสการกลั่น (D) จะควบคุมระดับ
ในถงัรองรับของเหลวยอดหอ (LA) อัตราการไหลผลิตภัณฑฐานหอ (B) ควบคมุระดับของเหลวฐาน
หอ (LB) แผนผงัการติดตั้งโครงสรางการควบคุม LV แสดงในรูปที่ 2.6

รูปที่ 2.6 การตดิตั้งของโครงสรางการควบคุมหอกลั่น LV

 แบบจ ําลองพลวัตที่จะใชอธิบายพฤติกรรมของแตละโครงสราง จะเปนแบบ 2 ตัว
แปรควบคุม 2 ตัวแปรรับ ในรูปแบบเมทริกซ 2 × 2 แสดงความสัมพันธระหวางตัวแปรควบคุมกับ
ตวัแปรปรับ และตัวแปรควบคุมกับตัวแปรรบกวน เชน โครงสรางการควบคุม LV
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 ข. โครงสรางการควบคุมหอกลั่น D,V
  ดงัรูปที ่2.7 โครงสรางวงควบคุมยอดหอจะมีลักษณะตางจากโครงสราง L,V โดย
อัตราการไหลกระแสกลั่น (D) จะควบคุมสวนผสมผลิตภัณฑยอดหอ (y) สวนอัตราการไหลไอนํ้ า
(V) ควบคุมสวนผสมผลิตภัณฑฐานหอ (x) อัตราการกลั่นไหลกลับ (L) ควบคุมระดับในถังพักรอง
รับของเหลว (LA) อัตราไหลผลิตภัณฑฐานหอ (B) ควบคมุระดับของเหลวฐานหอ (LB)

รูปที่ 2.7 การตดิตั้งของโครงสรางการควบคุมหอกลั่น D,V

แบบจํ าลองพลวัตของโครงสรางการควบคุม D,V คือ
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 ค. โครงสรางการควบคุมหอกลั่น D/(L+D),V
 พฒันาโดย C.J.Ryskamp ดงัในรูปที่ 2.8 ตัวควบคุมของวงควบคุม y จะสง
สญัญาณขาออกอัตราสวน D/(L+D) ไปยงัหนวยคูณ (Multiply unit) หนวยคูณก็จะรับสัญญาณ
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ขาเขา L+D อีกหนึง่ตวัซึง่เปนสัญญาณขาออกของตัวควบคุมระดับถังพักของเหลวยอดหอ ทั้งสอง
สัญญาณจะคูณกันไดสัญญาณขาออกจากหนวยคูณ D  ไปปรับวาลวควบคุมกระแสการกลั่น
ขณะเดยีวกัน เมื่อมีการเปลี่ยนแปลงของกระแสการกลั่น D กจ็ะไปลบจากสัญญาณขาออกของตัว
ควบคุมระดับถังพักของเหลวยอดหอ L+D ทีห่นวยซับแทรกเตอร (Subtractor unit) ซึง่เปนตัวดีคัป
เปลอร ไดผลลัพธ L เปนสญัญาณขาออกไปปรับวาลวควบคุมกระแสกลั่นไหลกลับ อัตราการ
ขยายของตัวซับแทรกเตอรเทากับอัตราสวนระหวางชวง (Range) ของเครื่องวัดอัตราการไหลของ
กระแสการกลั่น (D) กบัเครื่องวัดอัตราการไหลของกระแสกลั่นไหลกลับ (L) จะเห็นไดวา สัญญาณ
ขาออกจากตัวควบคุมระดับถังพักของเหลวยอดหอ จะท ําการปรับทั้งวาลวควบคุมกระแสกลั่นไหล
กลบัและกระแสการกลั่น เพื่อให D/(L+D) คงที ่สวนระบบควบคุมฐานหอ เครื่องควบคุมสวนผสม
ผลิตภัณฑฐานหอ (x) จะสงสัญญาณ V ไปปรับวาลวควบคุมกระแสไอนํ้ า สวนตัวควบคุมระดับ
ของเหลวฐานหอ (LB) จะสงสัญญาณควบคุม B ไปปรับวาลวควบคุมกระแสผลิตภัณฑฐานหอ (B)
แบบจํ าลองพลวัตของโครงสรางการควบคุม D/(L+D),V
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เมื่อ R คือ D/(L+D)

รูปที่ 2.8 การตดิตั้งของโครงสรางการควบคุมหอกลั่น D/(L+D),V
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 ง. โครงสรางการควบคุมหอกลั่น D/(L+D),V/B
 Takamutsu, Hashimoto และ Shinskey ไดพัฒนาจากโครงสรางการควบคุม
D/(L+D),V ของ C.J.Ryskamp ซึง่วงควบคุมสวนผสมผลิตภัณฑยอดหอ (y) และระดับรองรับของ
เหลวยอดหอ (LA) เหมอืนกับโครงสรางของ D/(L+D),V แตกตางกันที่ระบบควบคุมฐานหอ โดยที่
ตวัควบคุมสวนผสมผลิตภัณฑฐานหอ (x) จะสงสัญญาณขาออก V/B ออกไปยงัหนวยคูณ ซึ่ง
หนวยคูณจะรับสัญญาณ B จากเครือ่งวัดอัตราการไหล ไดสัญญาณขาออกของหนวยคูณเปน V
สงไปปรับวาลวควบคุมกระแสไอนํ้ าเขาเครื่องตมซ้ํ า สวนตัวควบคุมระดับของเหลวฐานหอจะสง
สัญญาณขาออก B ไปปรับวาลวควบคุมอัตราการไหลกระแสผลิตภัณฑฐานหอแผนผังการติดตั้ง
แสดงดังรูปที่ 2.9

รูปที่ 2.9 การตดิตั้งของโครงสรางการควบคุมหอกลั่น D/(L+D),V/B

แบบจํ าลองพลวัตของโครงสรางการควบคุม D/(L+D),V/B คือ
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โดยที่ R คือ D/(L+D)
V’ คือ V/B

2.5 แบบจ ําลองคณิตศาสตรที่ใชในกลุมโปรแกรม Aspen
2.5.1 แบบจํ าลองหอกลั่นแบบเบดบรรจ1ุ3,14,15

ก. การค ํานวณการถายเทมวลสาร
การคํ านวณสํ าหรับเบดบรรจจุะคลายกับแบบชั้น โดยใชแนวคิดของความสูงเทียบเทาชั้น

(Height Equivalent of a Theoretical Plate : HETP) เพือ่หาจ ํานวนชั้นที่ตองการทางทฤษฎี

stages ofnumber 
height packed

=HETP (2.18)

หรือถารูคาความกวางของชั้น ก็สามารถหาไดจาก

E

S
HETP ×= 100 (2.19)

ที่ S = คาความกวางของชั้น และ E = เปอรเซน็ตประสิทธิภาพของชั้น จากหลักการนี้จะทํ านายผล
โดยใชแบบจํ าลองของหอกลั่นแบบชั้น โดยความสูงของเบดตลอดหอกลั่นถูกแบงเปนชวงๆ ในแต
ละชวงคิดเทียบเทากับ 1 ชั้น

ข. การคํ านวณทางไฮดรอลิก (สถานะคงตัว)17,18

ข.1) ความดันลด (Pressure Drop) : ตามมาตรฐานอตุสาหกรรมสํ าหรับการทํ านายจุด
ทวม (Flood points) และความดันลดสํ าหรับเบดบรรจุแบบสุม มักใชแผนภาพสหสมัพันธทั่วไป
ของความดันลดโดย Eckert (Generalized Pressured Drop Correlation : GPDC) ดังรูปที่ 2.10
มากกวาแผนภาพ GPDCอ่ืนๆ ดังเชน Strigle เปนตน

ข.2) ของเหลวคาง (Liquid Holdup : Lh )14 : ของเหลวคางชวงเหนือจุดโหลด (Loading
Point) ไดรับอิทธผิลมาจากการไหลของไอ เกิดแรงเสียดทานระหวางไอและของเหลวไปหนวง
ความเรว็ของพืน้ผวิฟลมของของเหลว และในทางกลับกันทํ าใหความหนาของฟลมและความดัน
ลดเพิ่มข้ึน อยางไรก็ตาม ความส ําคัญอยูที่ความแตกตางของความดัน (Pressure Gradient) อาจ
จะเพิม่ข้ึนตลอดชวงความสูงของหอก็เปนไปได เมื่อของเหลวไหลลงมาในเบด ทํ าใหความดันสถิต
(Static Pressure) ในหอกลั่นเพิ่มข้ึนตามไปดวย

ความสมัพนัธของความแตกตางความดันกับการเพิ่มปริมาณของของเหลวคาง แสดงใน
รูปที่ 2.11 การสรางกราฟรปูนี้เปนไปตามความสัมพันธพื้นฐานสํ าหรับการคางเหนือจุดโหลด แฟก
เตอร 20 และกํ าลัง 2 ในสมการ (2.20)14 นัน้ไดมาจากขอมูลการทดลอง อยางไรก็ตามควรมีการ
ประมาณคาแฟกเตอรสํ าหรับชนิดเบดบรรจุทุกชนิด
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LV :  ปริมาตรของเหลว (m3)
V :  ปริมาตรของเบดบรรจุ (m3)
Loh  :  ของเหลวคางใตจุดโหลด (m3/m3)
irrp∆ :  ความดันลดขณะเบดเปยก (N/m2 หรือ Pa)

H :  ความสูงของเบดบรรจุ (m)
Lρ :  ความหนาแนนของของเหลว (kg/m3)
g :   ความเรงเนื่องจากแรงโนมถวง (m/s2)

ของเหลวคางใตจุดโหลด คือการที่ของเหลวติดคางอยูบนผิวของแข็งหรือเบด ดังนั้น ส่ิงที่มี
อิทธผิลกบัการคางของของเหลวควรเปนคาแรงตึงผิว คาความหนืดของเหลว และการโหลดของ
ของเหลว จึงอธิบายไดดวยอิทธิผลจากของเหลวดังสมการ (2.21)14
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Lu :  ความเร็วตามผิวของของเหลว
   (Superficial Velocity of Liquid, m/s)

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

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

รูปที่ 2.11 ความสมัพนัธของความดันลดไรหนวยกับของเหลวคาง14
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ความดันลดขณะเบดเปยกดังสมการ (2.22) แตในชวงเบดเปยกและเกิดของเหลวคาง มี
การเปลีย่นแปลงหลายอยางจากชวงภาวะที่เบดแหง ไดแก

− การลดลงของความพรุน
− เสนผานศูนยกลางของเบดเพิ่มข้ึน
− คาแฟกเตอรความเสียดทานของเบดเปลี่ยนไป
− ความแตกตางของความเร็วเพิ่มข้ึน

ของเหลวคางในเบดไมมีอิทธิผลตอรูปรางของเบด ดังนั้นการประมาณคาแฟกเตอรความเสียดทาน
จากสมการ (2.24) ไมเปลีย่นแปลง แตเสนผานศูนยกลางของเบดเพิม่ข้ึน ซึ่งมีสาเหตุมาจากของ
เหลวคาง ดวยเหตุนี้คา Re จะสงูขึ้นและมีผลทํ าใหคาแฟกเตอรความเสียดทานลดลง จึงตองมีตัว
แปรคาคงที่ c  มาปรับคาคาแฟกเตอรความเสียดทานใหถูกตองตามภาวะเบดเปยกดังสมการ
(2.25)14

( ) ( )

( ) 65.4
32

/1
1

/11 −
+

−






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∆ ε
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d

irr h
h

p

p (2.22)

p
GGo

d

d
u

H
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65.4 ρ
ε

εζ −
=

∆ (2.23)

321
21

ReRe
C

CC
o ++=ζ (2.24)







 −−= 21

21

Re2Re
1 CC

c
oζ

(2.25)

dp∆ :  ความดันลดขณะเบดแหง (N/m2 หรือ Pa)
irrp∆ :  ความดันลดขณะเบดเปยก (N/m2 หรือ Pa)

0ζ :  แฟกเตอรความเสียดทาน (Friction Factor)
Gρ : ความหนาแนนของของไอ (kg/m3)
Gu : ความเร็วตามผิวของไอ (Superficial Velocity of Gas, m/s)
ε :  สัดสวนชองวาง (Voidage)
c :  คาคงที่

321 ,, CCC  : Stichlmair Correlation ตารางที่ 2.4
pd :  เสนผานศูนยกลางเทียบเทาของเบดบรรจุรูปรางใดๆ

( )
a

d p
ε−

=
16 (2.26)

สวนความสัมพันธของζ กับ Re ไดมาจากขอมูลการทดลอง แลวนํ าไปสรางกราฟดังรูปที่ 2.12
เพื่อหาคาแฟกเตอรความสัมพันธ (C1, C2, C3)
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ทดลองโดยตรง สํ าหรับแตละชนิดของเบดบรรจุ ไดนํ าคาลักษณะการบรรจุชนิดสุมของเบดบรรจุ
บางชนดิทีเ่กี่ยวของกับงานวิจัยแสดงไวตารางที่ 2.5

ตารางที่ 2.5 คาลกัษณะการบรรจุชนิดสุมของหอกลั่นแบบเบดบรรจุ17

Packing type Nominal
Size,
mm

Wall
thickness,

mm

Outside
Diameter and
length, mm

Approximate
no. elements

per m3

Approximate
‘weight

per m3, kg

Approximate
surface area,

m3/m3

Percent
void

space

Packing
factor
Fp, m-1

Raschig rings,
ceramic

Raschig rings, steel

  6
13
19
25
38
50
75
100

19
25
38
50
75

1.6
2.4
2.4
3.2
6.4
6.4
9.5
9.5

1.6
1.6
1.6
1.6
1.6

6
13
19
25
38
50
75

100

19
25
38
50
75

3.02 × 106

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

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

  960
  880
  800
  670
  740
  660
  590
  580

1500
1140
  785
  590
  400

710
370
240
190
120
  92
  62
  46

245
185
130
  95
  66

62
64
72
74
68
74
75
80

80
86
90
92
95

5250
2000
840
510
310
215
120

730
450
270
187
105

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

GGuF ρ= (2.27)
แตเพือ่ความเหมาะสม มักนิยมอธิบายในรูปของแฟกเตอรความจุ (Capacity Factor) หรือ ซี –
แฟกเตอร (C-Factor) มากกวา ดังสมการ (2.28)

GL

G
G

GL

G u
F

C
ρρ

ρ
ρρ −

=
−

= (2.28)

ข.5) การคํ านวณเชิงพลวัต16: สํ าหรบัการคํ านวณความดันลด กลุมโปรแกรมสํ าเร็จรูป
Aspen ใชวธิเีดยีวกนักบัสถานะคงตัว แตสวนการคํ านวณปริมาณของเหลวคางใชสมการ (2.29)
แทน
















 ∆
+








=
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P

g
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K

V

V

L

a
L

BL
L

ρε
201

1

65.4

2

(2.29)
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BLK  :  คาคงที่ไรหนวยเทากับ 0.555
Z :  ความสูงในตอนนั้นๆ (Aspen แบงหอกลั่นเปนตอนๆ โดยแต

   ละตอนไมจํ าเปนมีลักษณะของหอเหมือนกัน)

2.5.2 แบบจ ําลองเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน
ก. การค ํานวณการถายโอนความรอน15

ใชวิธี LMTD สํ าหรบัวธินีีป้ริมาณความรอนที่ถายโอนขึ้นอยูกับความแตกตางอุณหภูมิ
เฉลี่ยแบบลอกการิทึ่ม (Log Mean Temperature Difference : LMTD) ระหวางของไหลใน
กระบวนการกบัตวักลางใหความรอนหรือลดความรอน โดยมีแบบจํ าลองมาตรฐานดังสมการ
(2.30)

LMTDAUQ ⋅⋅= (2.30)
U   :  สัมประสิทธิ์การถายโอนความรอน
A   :  พืน้ทีผ่วิสมัผัสระหวางของไหลกับตัวกลาง

รูปที่ 2.13 แสดงการหาคา LMTD23

แบบจ ําลองนี ้ก ําหนดใหระหวางของไหลกับตัวกลางมีการไหลแบบสวนทางกัน (Counter-
current) ตลอดเสนทาง แตเนื่องจากการไหลจริงในเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนตามโครงสรางชนิด
ตางๆ การไหลของตัวกลางและของไหลมีบางชวงที่สวนทางกันและบางชวงไหลตามกัน หรือไหล
ตดัขวางกัน จึงกํ าหนดแฟกเตอรแกไขคา LMTD ใหถกูตองตามการเบี่ยงเบนจากการไหลแบบสวน
ทางกัน

LMTDFAUQ ⋅⋅⋅= (2.31)
F   :  แฟกเตอรแกไข (Correction Factor) คา LMTD

TH1

TH2

TC2

TC1

∆T1

∆T2

∆A

A

1 2

1

2

12

ln
T

T
TT

LMTD

∆
∆
∆−∆

=
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2.5.3 แบบจํ าลองของวาลว15

ก. สมัประสิทธิ์มวลการไหลของวาลว
สมัประสิทธิ์การไหลของวาลว (Cv) เปนตวัวดัความจุการไหลผานวาลว โดยนิยามมาจาก

การไหลของปริมาณนํ้ า หนวยเปน US แกลลอนตอนาทีที่อุณหภูมิ 60 OF ซึง่เมือ่ผานวาลวแลวเกิด
ความดันลด 1 psi

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

โดยที่
intk

outin

PXF

PP
Y

3
1

−
−= (2.36)

W  :  อัตราการไหลเชิงมวล
6N :  คาคงที ่(คาขึ้นอยูกับระบบหนวยที่ใช เชน 0.086332081 m2.s/hr)
PF  :  แฟกเตอรโครงสรางทอ
vC   :  สัมประสิทธิ์การไหลเชิงมวลของวาลว
Y    :  แฟกเตอรการขยาย

outin PP ,  :  ความดันขาเขาและออก
r     :  ความหนาแนนมวลของกระแสขาเขา
kF   :  อัตราสวนของแฟกเตอรความรอนจํ าเพาะ

          (Ratio of Specific Heats Factor)
tX   :  แฟกเตอรอัตราสวนความดันลด (Pressure Drop Ratio Factor)

ข. แฟกเตอรโครงสรางทอ ( PF )
เปนแฟกเตอรรวมผลกระทบจากการตอเขากับทอหรือสวนประกอบ (Fitting) ทีต่างขนาดกับวาลว
นยิามไวดังสมการ (2.37) 15

v

pv
p C

C
F = (2.37)

pvC   :  สัมประสทิธิ์การไหลของวาลวที่ตอกับสวนประกอบตางๆ
vC     :  สมัประสทิธิ์การไหลของวาลวที่ตอทอตรงขนาดเดียวกัน

โปรแกรม Aspen ค ํานวณแฟกเตอรโครงสรางทอจากสมการ (2.38) 15

5.0

4
2

2

1
−











+= ∑

dN

KC
F v
p (2.38.1)

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

2
2

4

1
1

2

2
2

2

2

2

2
1

2

1 1,1,10.1,15.0 







−=








−=








−=








−=

D

d
K

D

d
K

D

d
K

D

d
K BB

และ 2N   :  คาคงทีเ่ชิงตัวเลข (ขึ้นอยูกับระบบหนวยที่ใช)
d    :  เสนผานศูนยกลางวาลว

21 ,KK :  สัมประสทิธิค์วามตานทานของสวนประกอบที่ขาเขาและออก
21 , BB KK  : สัมประสิทธิ์เบอนูรี (Bernoulli Coefficients) ของสวน

      ประกอบที่ขาเขาและออก
21 ,DD :  เสนผานศูนยกลางทอที่ขาเขาและออก, ตามลํ าดับ

ค. ชนดิสมการลักษณะเฉพาะ (Characteristic Equation Type)
คาสมัประสทิธิ์การไหลขึ้นอยูกับชนิดของวาลวที่ใช โดยมีความสัมพันธกับเปอรเซ็นตการ

เปดของวาลว (P) สมการตางๆแสดงไวดังตารางที่ 2.5

ตารางที่ 2.6 แสดงสมการลักษณะเฉพาะของชนิดวาลว15

ชนิดวาลว สมการ
เชิงเสน (Linear) PCv =

พาราโบลิก (Parabolic) 201.0 PCv =

รากที่สอง (Square Root) PCv 0.10=

การเปดเร็ว (Quick Opening)
23109.90.1

0.10
P

P
Cv −×+

=

เปอรเซ็นตเทา (Equal Percentage)
48

2

100.10.2
01.0

P

P
Cv −×−

=

ไฮเปอรบอลิก (Hyperbolic)
25109.90.1

1.0
P

P
Cv −×−

=

ง. แฟกเตอรอัตราสวนความดันลด ( tX )
เปนแฟกเตอรที่รวมผลกระทบจากโครงสรางภายในวาลว เมื่อของไหลผานวาลวทํ าให

ความหนาแนนของของไหลมีการเปลี่ยนแปลง กลาวอีกนัยคือเปนคาจํ ากัดของอัตราสวนความดัน
ลด ภายใตเงื่อนไขการไหลแบบโชกส (Choke) แสดงโดยสมการ (2.39)15









=

in

chv

k
t P

dP

F
X

1 (2.39)

chvdP   :  ความดันลดสํ าหรับการไหลของไอแบบโชกส
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จ. แฟกเตอรชดเชยความดัน (Pressure Recovery Factor : lF )15

เปนแฟกเตอรที่รวมผลกระทบจากโครงสรางภายในวาลวตอความจุของการไหลของเหลว 
ภายใตเงื่อนไขการไหลแบบโชกส

21









−

=
vcin

chl
l PP

dP
F (2.40)

และ vfvc PFP = (2.41)
chldP  :  ความดันลดสํ าหรับการไหลของเหลวแบบโชกส

vcP    :  ความดนัที่ภาวะวีนา คอนแทรคตา  (Vena Contracta) ในวาลว
vP      :  ความดันไอของกระแสของเหลวขาเขา
fF     :  แฟกเตอรอัตราสวนความดันวิกฤตของของเหลว

 (Liquid Critical Pressure Ratio Factor)

ฉ. การไหลแบบโชกส
โปรแกรม Aspen ค ํานวณลมิติของความดันลดสํ าหรับเงื่อนไขการไหลแบบโชกส

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

   กับ
5.0

28.096.0 







−=

c

v
f P

P
F (2.44)

cP    :  ความดันวิกฤตที่ขาเขา
lcdP  :  ลิมิตความดันลดของวฏัภาคของเหลว
vcdP  :  ลิมิตความดันลดของวัฏภาคไอ

ถากระแสเปนแบบหลายวฏัภาค วาลวจะไดคาลมิติความดันลดเปนคาเล็กๆของ lcdP  และ vcdP

ซึง่การไหลแบบโชกสนั้นเกิดขึ้นเมื่อความดันลดมีมากเกินลิมิตความดันลดที่ได

2.5.4 แบบจํ าลองตัวควบคุม22

ก. วธิกีารคํ านวณ (Algorithm) วธิกีารคํ านวณการควบคุมแบบ PID มอียูดวยกัน
3 ทางเลือก คือ

1. แบบอุดมคติ (Ideal) : เปนชนดิทีน่ยิมใชกันทั่วไป มักพบในตํ าราอางอิงตางๆ

        ( )








++∗+= ∫ dt

Ed
TimeDerivdtE

TimeIntegral
EGainBiasOP D

IP .1 (2.45)
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2. แบบอนุกรม (Series) : เปนชนดิทีม่ผีลกระทบซึ่งกันและกันระหวางพจน P, I
และ D หรอืเปนวิธีการแบบอนาลอค (Analog Algorithm)

 ( )






 +









++= ∫ dt

Ed
TimeDerivdtE

TimeIntegral
EGainBiasOP D

IP 1..1. (2.46)

3. แบบขนาน (Parallel) : เปนชนดิทีไ่มมีผลกระทบซึ่งกันและกันระหวางพจน P,
I และ D รูจกัในชื่อของวิธีขนานอุดมคติ (Ideal Parallel Algorithm)

            ( )
dt

Ed
TimeDerivdtE

TimeIntegral
EGainBiasOP D

IP +++= ∫ .1. (2.47)

PE   :  ความผดิพลาดของพจนสัดสวน (Proportional)
IE   : ความผิดพลาดของพจนอินทกิลอ (Integral)
DE   : ความผิดพลาดของพจนอนุพันธ (Derivative)

สํ าหรับคาผิดพลาด (Error) ทกุพจนทีใ่ชในสมการคิดตามวิธีมาตรฐาน ดังสมการ (2.48)22

  variableprocess pointset   −=E (2.48)

ข. หนวยกรองคาตัวแปรกระบวนการ (Process Variable Filter)
โปรแกรม Aspen เตรยีมไวใชในการควบคุมจริงๆ เพื่อกํ าจัดสิ่งรบจากกการวัดที่ทํ าให

สญัญาณของตวัแปรกระบวนการแกวงไปมา โดยสัญญาณตัวแปรกระบวนการผานฟงกชันอันดับ
หนึ่ง ในโดเมน Laplace สมการหนวยกรองแสดงไดดังสมการ (2.49)22

( )
1.

1
+

=
sFilterPV

sg (2.49)

FilterPV  :  เปนคาคงที่ทางเวลา หนวยเปนนาที

2.6 งานวิจัยที่เกี่ยวของ
Ruiz, C.A., Cameron, I.T., และ Gain, R.4 : ศกึษาและวเิคราะหพฤติกรรมเชิงพลวัตของ

หอกลัน่ในชวงเริ่มปฏิบัติการ ไดเสนอการควบคุมปฏิบัติการใหดํ าเนินไปตามเสนทางที่ใหคา
เหมาะสมทีส่ดุส ําหรับหอกลั่นอิงกับพฤติกรรมเชิงพลวัต พบวายุทธวิธีชวงเริ่มปฏิบัติการประกอบ
ดวย 3 ข้ันตอนตามลักษณะพฤติกรรมที่เกิดขึ้นในชวงเริ่มปฏิบัติการ ไดแก ขั้นตอนไมตอเนื่อง
(Discontinuous Stage), ขัน้ตอนกึ่งตอเนื่อง (Semi-Continuous Stage) และขั้นตอนตอเนื่อง
(Continuous Stage)

 Karacan, S. , Cabbar, Y., Alpbaz, M., และ Hapoglu, H.9 : จ ําลองพฤติกรรมที่สถานะ
คงตัวและพลวัตของหอกลั่นแบบเบดบรรจุกลั่นสาร 2 ชนิด โดยใชแบบจํ าลองคณิตศาสตร Back-
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Mixing แบบจ ําลองของคํ าตอบไดจากการประยุกตฟงกชันออโทโกนอล (Orthogonal Function)
รวมกับวิธีของไฟไนท เอลิเม็น (Finite Element) โดยงานวิจัยนี้ไดใชพหุนามเลอจองค (Legendre
Polynomial) และพหุนามจาโคบี (Jacobi Polynomial) ทดสอบกบัคํ าตอบเพื่อหาความสัมพันธ
กบัแบบจํ าลองคํ าตอบ สํ าหรับการทดลองไดใชหอกลั่นแบบเบดบรรจุขนาดหองทดลองกลั่นเมทา-
นอล (Methanol) กับนํ้ า (Water) และวดัอุณหภูมิดานบนและดานลางหอโดยติดตอดวยระบบ
ควบคมุคอมพวิเตอร และนํ าผลการทดลองมาเปรียบเทียบกับการจํ าลองพฤติกรรม ซึ่งผลลัพธมี
ความใกลเคียงมากกวาวิธีหาคํ าตอบเชิงตัวเลข (Numerical Method) วธิอ่ืีน แสดงวาการใชพหุ
นามเลอจองคสํ าหรับวิธีออโทโกนอล คอลโลเคชั่น (Orthonal Collocation) บนไฟไนตเอลิเมนต
เปนวธิทีีม่ปีระสิทธิภาพเหมาะสมกับการจํ าลองหอกลั่นแบบเบดบรรจุ โดยใชแบบจํ าลอง
คณิตศาสตร Back-Mixing

Sorensen, E., และ Skogestad, S.3 : การปฏบิตักิารทั่วไปของหอกลั่นแบบกะสามารถ
อธบิายได 3 สวนคือ 1) สวนเริ่มตน (Startup Period), 2) สวนการผลิต (Production Period),
และ 3) สวนสิ้นสุดปฏิบัติการ (Shutdown Period) ส ําหรบักระบวนการแยกตามมาตรฐานแลว
สวนการผลิตกินเวลานานที่สุด อยางไรก็ตาม,ส ําหรบัการแยกที่ยาก ดังเชน การแยกใหไดสารที่มี
ความบรสิุทธิ์สูงๆ หรือสารละลายที่สวนผสมมีจุดเดือดใกลเคียงกัน (Azeotropic Separations)
เวลาเริม่ปฏิบตักิารอาจจะมีความสํ าคัญ ในงานวิจัยนี้ แสดงผลลัพธหาเวลาที่เหมาะสมที่สุดของ
การแยกกรณตีางๆ ซึ่งพิจารณาผลของเวลาที่ใชตอนเริ่มตน โดยทั่วไป พบวาเวลาที่ใชตอนเริ่มตน
มสีวนส ําคญักบัการแยกที่ยุงยาก เชน การแยกที่ตองการความบริสุทธิ์สูงหรือการกูคืนกลับสูง
(High Recovery) และเมือ่ใชกับหอกลั่นขนาดใหญและสารที่ตองคางอยูในเครื่องควบแนน
ปริมาณมาก

Venkateswarlu,C., และ Gangiah, C.10 : ข้ันตอนการควบคุมที่เสนอในงานวิจัยเปนขั้น
ตอนส ําหรับการควบคุมตอนเริ่มตนและปฏิบัติการที่ดีที่สุดของระบบจริง แตอาจจะไมดีที่สุด
ส ําหรบัระบบจริงที่แตกตางออกไป ไดใชยุทธวิธีของแบบจํ าลองการควบคุมภายในแบบไมเปนเชิง
เสน (Nonlinear Internal Model Control : NIMC) สนบัสนุนโดยติดตอกับเครื่องคอมพิวเตอรเปน
ตวัประมาณการณสํ าหรับการควบคุมตอนเริ่มตนและปฏิบัติการของหอกลั่นแบบตอเนื่อง ไดนํ ารูป
แบบวิธี NIMC ไปเปรียบเทียบกับการควบคุมเชิงเสนแบบ GLC (Globally Linearizing Control :
GLC) และวิธีของแบบจํ าลองการควบคุมแบบ GMC (Generic Model Control : GMC) ผลลัพธ
แสดงวา NIMC, GLC, และ GMC ใหผลการควบคุมตอนเริ่มตนและปฏิบัติการของหอกลั่นแบบ
ตอเนือ่งใกลเคียงกัน แตงานวิจัยนี้แนะนํ าวาการควบคุมแบบ NIMC เหมาะกับการควบคุมตอน
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เร่ิมตนและปฏิบัติการ เนื่องจากปรับพารามิเตอรควบคุมไดงายและเปลี่ยนปฏิบัติการจากปอน
ยอนกลับทั้งหมด (Total Reflux) มาเปนปฏิบัติการที่สถานะคงตัวไดดีที่สุด

Maiti, S.N., Ganguly, S., และ Saraf, D.N.11 : พฒันาแบบแผนพื้นฐานของแบบจํ าลอง
การควบคมุ 2 แบบขึ้นมาใหม การศึกษาและทดลองในงานวิจัยไดใชหอกลั่นขนาดนํ ารอง (Pilot
Scale) กลัน่สารบรสิุทธ 2 ชนิด วิธีแรกปรับปรุงขั้นตอนการคํ านวณของการควบคุมแบบเมทริกซ
เชิงพลวัต (Dynamic Matrix Control : DMC) ใหดขีึน้ วิธีที่สอง ใชแบบจํ าลองการควบคุมคาด
การณแบบไมเปนเชิงเสน (Nonlinear Model predictive Controller) อิงกบัแบบจํ าลองเชิง
วเิคราะหของกระบวนการ ดวยเหตุนี้ แบบแผนการควบคุมหลายชั้น (Multilayer Control
Scheme) ถกูพฒันาขึน้เพือ่สนับสนุนเทคนิคนี้ ผลการทดลองแสดงวาแบบจํ าลองทั้งสองดีกวา
แบบจํ าลองควบคุมทั่วไป เชน PI และมศีกัยภาพใชกับงานควบคุมกระบวนการอุตสาหกรรมจริง

อรรณพ ลิ่มไพบูลย12 : สรางโปรแกรมจํ าลองพลศาสตร และการควบคุมหอกลั่น โดยใช
ภาษาซ ี โปรแกรม ประกอบดวยโครงสรางของการควบคุมหลายแบบ ระบบหอกลั่นจะกลั่นแยก
สารไฮโดรคารบอน 2 สาร ตัวแปรของการควบคุมคือ สัดสวยโดยโมลของสารเบาในผลิตภัณฑที่
ออกมาดานบนหรอืดานลางหอกลั่น ระดับของเหลวในถังปอนกลับ และระดับของเหลวที่ฐานหอ
กล่ัน โปรแกรมจํ าลองที่ไดจะมีสวนรายการหนาจอที่ติดตอกับหนูกล (Mouse) เพือ่ชวยในการ
เปลีย่นขอมูลและใชงานโปรแกรม ผลที่ไดจากการคํ านวณของโปรแกรมแสดงในรูปของกราฟ ได
ทดสอบความถูกตองของโปรแกรมกับโปรแกรมสํ าเร็จรูป HYSIM ซึง่ผลจากการคํ านวณที่สถานะ
คงตวั อุณหภมูแิตละชั้นของหอกลั่นจากโปรแกรมทั้งสองมีความแตกตางไมเกิน 3 องศาฟาเรนไฮต

อุระพงษ พงศราศรี8 : ไดแสดงวธิีการตางๆ ในการเปรียบเทียบโครงสรางการควบคุมหอ
กล่ันเพือ่เลอืกโครงสรางที่ดีที่สุด โครงสรางที่ดีที่สุด คือ โครงสรางที่ลดการกระทบระหวางวงควบ
คมุและปดการรบกวนดีที่สุด การทดลองไดนํ าทรานสเฟอรฟงกชันของโครงสรางการควบคุมตางๆ
จากเอกสารตพีมิพ 5 อยาง และโครงสรางการควบคุมใหมที่ไดจากการแปลงมาจากแบบจํ าลอง
โครงสรางการควบคุมของเอกสารตีพิมพ มาสรางระบบจํ าลองเลียนแบบการควบคุมการกลั่นดวย
โปรแกรม MATLAB จากผลการทดลองพบวา โครงสรางที่เปนรูปแบบอัตราสวน คือ [D/(L+D),V],
[D/(L+D),V/B] และโครงสรางใหมจากการแปลง คือ [L/(L+D),V] สามารถลดการกระทบระหวาง
วงควบคมุและปดการรบกวนไดดีกวาโครงสรางแบบที่นิยมใช เชน L,V และ D,V เปนตน และไดหา
พารามเิตอรตัวควบคุมที่เหมาะสมของโครงสรางการควบคุมที่เลือก โดยเปรียบเทียบพารามิเตอร
ตวัควบคุมที่ไดจากเอกสารตีพิมพ, ZN, ISE และ BLT
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อภิสิทธิ์ ทัศนา1 : งานวจิยันีศ้กึษาการออกแบบและสรางหอกลั่นแบบเบดบรรจุขนาด
ขยายสวนสํ าหรับการแยกเบนซีน โทลูอีน และไซลีนจากไพโรไลซิสแกสโซลนี โดยใชขอมูลการ
จ ําลองภาวะการณในหอกลั่นแบบเบดบรรจุดวยโปรแกรมคอมพิวเตอรสํ าเร็จรูป HYSYS เพือ่แยก
สารอะโรมาติกสไดแก เบนซีน โทลูอีน และไซลนี แตละชนิดใหมีความบริสุทธิ์สูง นํ าสารปอนมา
ทดลองทีภ่าวะตางๆ ในหอกลั่นแบบเบดบรรจุขนาดขยายสวนใหสอดคลองกับการจํ าลองภาวะ
การณดวยโปรแกรมคอมพิวเตอรสํ าเร็จรูป HYSYS เปรียบเทียบความบริสุทธิ์ของสารอะโรมาติกส
ทีก่ล่ันแยกไดจากการทดลองกับการจํ าลองภาวะการณ วิธีตัวแปรที่ศึกษาไดแก อัตราการไหลของ
สารปอน และอัตราสวนการปอนยอนกลับ งานวจิยันีแ้บงออกเปนสองสวน ไดแก

สวนแรก การทดลองในหอกลั่นแบบเบดบรรจุขนาดขยายสวนสํ าหรับกลั่นแยกเบนซีน
ภาวะทีเ่หมาะสมในการกลั่นแยกเบนซีนคือ อัตราการไหลของสารปอน 3.0 ลิตรตอช่ัวโมง

หรือ 2.630 กโิลกรัมตอช่ัวโมง อัตราสวนการปอนยอนกลับ 9.83 ไดความบริสุทธิ์ของเบนซีน โทลู
อีน และไซลนีในผลติภณัฑยอดหอรอยละ 99.42 0.58 และ 0.00 โดยนํ้ าหนักตามลํ าดับ มีเบนซีน
โทลูอีน และไซลีนเหลอืในผลิตภัณฑกนหอรอยละ 32.17 45.56 และ 22.27 โดยนํ้ าหนักตาม
ลํ าดบั ประสิทธิภาพรวมของหอกลั่นสํ าหรับกลั่นแยกเบนซีนคดิเปนรอยละ 93.37

สวนทีส่อง การทดลองในหอกลั่นแบบเบดบรรจุขนาดขยายสวนสํ าหรับกลั่นแยกโทลูอีน
ภาวะทีเ่หมาะสมในการกลั่นแยกโทลูอีนคือ อัตราการไหลของสารปอน 3.0 ลิตรตอช่ัวโมง

หรือ 2.605 กโิลกรัมตอช่ัวโมง อัตราสวนการปอนยอนกลับ 7.13 ไดความบริสุทธิ์ของ เบนซีน โทลู-
อีน และไซลนีในผลติภณัฑยอดหอรอยละ 6.77 91.01 และ 2.22 โดยนํ้ าหนักตามลํ าดับ มีเบนซีน
โทลูอีนและไซลีนเหลอืในผลิตภัณฑกนหอรอยละ 0.00 41.38 และ 58.62 โดยนํ้ าหนักตามลํ าดับ
ประสิทธิภาพรวมของหอกลั่นสํ าหรับกลั่นแยกโทลูอีนคดิเปนรอยละ 68.11

2.7 ความกาวหนาของงานวิจัยนี้
สรางแบบจํ าลองกระบวนการกลั่น BTX สํ าหรับหอกลั่นแบบเบดบรรจุขนาดหองทดลอง

และกํ าหนดการควบคุมปฏิบัติการใหดํ าเนินไปตามเสนทางที่ใหคาเหมาะสมที่สุดตามขอเสนอของ 
Ruiz, C.A., Cameron, I.T., และ Gain, R ซึง่เสนอใหปรับคาปริมาณความรอนที่ใหของเครื่องตม
ซํ ้า เพือ่ลดคาใชจายสํ าหรับปฏิบัติการใหมากที่สุดในชวงเริ่มปฏิบัติการของหอกลั่นแบบเบดบรรจุ
ทีอ่อกแบบโดยคุณอภิสิทธิ์ ทัศนา พรอมทั้งประยุกตใชโครงสรางการควบคุมแบบ LV ควบคุม
กระบวนการรอบสถานะคงตัวตอไป



บทที่ 3
อุปกรณและวิธีการทดลอง

3.1 อุปกรณและเครื่องมือการทดลอง
• เครื่องคอมพิวเตอรสวนบุคคล : หนวยประมวลผลรุน Pentium II 400 MHz. หนวย

ความจํ า RAM  ขนาด 256 MB และใชระบบปฏิบัติงานของ Window NT version 4
• กลุมโปรแกรมสํ าเร็จรูป Aspen version 10 : Aspen Plus และ Aspen Dynamics

3.2 วธิกีารทดลอง
• จํ าลองที่สถานะคงตัวเพื่อใหไดแบบจํ าลองที่ใหผลลัพธการจํ าลองตรงกับผลการ

ทดลองในกระบวนการกลั่น BTX ของคุณอภิสิทธิ์ ทัศนาโดยใชโปรแกรม Aspen Plus
• จ ําลองเชงิพลวัต เปนการจํ าลองตั้งแตตอนเริ่มตนของปฏิบัติการ เพื่อหาอัตราการ

เปลี่ยนแปลงอุณหภูมิสารตัวกลางของเครื่องตมซํ้ าที่ทํ าใหสูญเสียคาใชจายปฎิบัติงาน
โดยรวมในชวงเริ่มตนนอยที่สุด ซึ่งแบงชวงอัตราการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิเปน 2 ชวง
และเมื่อระบบเขาสูสถานะคงตัวจะทํ าการควบคุมกระบวนการใหอยูใกลคาออกแบบ
ดวยระบบควบคุมมาตรฐานตอไปโดยใชโปรแกรม Aspen dynamics

3.3 การจํ าลองสถานะคงตัว
3.3.1 ก ําหนดชนิดสารที่มีในระบบและกระแสปอนขาเขา
ชนิดของสาร

ก. สารที่จะกลั่นแยก : Benzene (C6H6)  Toluene (C7H8)  P-Xylene (C8H10-3)
และ Nitrogen (N2 เนือ่งจากในการจํ าลองเชิงพลวัตชวงเริ่มปฏิบัติการ ที่เวลาเริ่ม
ตนหอกลัน่ยังไมมีการเติมสารใดๆ มีแตอากาศอยูภายใน จึงสมมุติใหเปนแกส
ไนโตรเจน เพราะเปนสารองคประกอบสวนใหญที่มีอยูในอากาศ)

ข. สารตวักลางเครื่องควบแนนทั้งหมด : Water (H2O)
ค. สารตัวกลางเครื่องตมซ้ํ า : Triphenylmethane (C19H16) แตสารที่ใชจริงคือ

Transcal-N ของบริษัท บีพี ออยล (ประเทศไทย) จํ ากัด ซึ่งไมมีขอมูลสวน
ประกอบนํ ้ามันความรอนตัวนี้ จึงใชสารที่มีคาความจุความรอนและสมบัติกาย
ภาพทีใ่กลเคียงแทน ดังตารางที่ 3.1
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ตารางที่ 3.1 คาความจุความรอนของสารตัวกลางเครื่องตมซ้ํ า
ชนิดสาร ความจุความรอนที่ 121 OC (Cp : kcal/kg OC)

     Transcal-N
     Transcal-SA
     Triphenyl Methane(C19H16)

0.54
0.45

0.40624

กระแสปอนขาเขา : ก ําหนดอณุหภูมิ ความดัน อัตราการไหลเชิงปริมาตรหรือมวล และ
สารองคประกอบ

3.3.2 การเลอืกแบบจํ าลองบล็อกปฏิบัติการ
เนือ่งจากการจํ าลองพฤติกรรมเชิงพลวัตในโปรแกรม Aspen ตองท ําการจํ าลองกระบวน

การทีส่ถานะคงตัวกอนโดยใชโปรแกรม Aspen Plus แลวจงึทํ าการสงผลการคํ านวณออกไปที่
โปรแกรม Aspen Dynamics เพือ่จํ าลองเชิงพลวัต ดังนั้นเราจึงจํ าเปนตองเลือกบล็อกปฏิบัติการ
ในโปรแกรม Aspen Plus ทีส่นบัสนนุการจ ําลองเชิงพลวัตไดดวย ดังตารางที่ 3.2 และความหมาย
ของแตละชนิดบล็อกปฏิบัติการไดอธิบายไวที่ภาคผนวก ก. ในตารางที่ ก.1

งานวจิัยนี้ไดเลือกบล็อกปฏิบัติการที่ใชดังตอไปนี้
• DSTWU : จ ําลองการออกแบบหอกลั่นแบบลัด (Shortcut Design) เพือ่หาจ ํานวนชั้น
ทีต่องการทางทฤษฎีและคา HETP

• RadFrac : จ ําลองหอกลัน่เบดบรรจุ
• HeatX : จ ําลองเครือ่งควบแนนบางสวนเพื่อเปนการใหความรอนเบื้องตนตอกระแส
ปอน 1 บล็อกปฏิบัติการ เครือ่งควบแนนทั้งหมดอีก 1 บล็อกปฏิบัติการ และบล็อกสุด
ทายท ําหนาที่เปนเครื่องตมซ้ํ า

• Heater : จ ําลองเครือ่งใหความรอนแกนํ้ ามันความรอน ซึ่งเปนสารตัวกลางนํ าความ
รอนของเครื่องตมซ้ํ า

• Flash2 : จ ําลองถังรองรับสารกลั่นและบอรับของหอกลั่น
• Mixer : จ ําลองถงัเกบ็สาร ทํ าหนาที่รองรับการเปลี่ยนแปลงความจุมวลและความดันที่
กระแสตนทางและปลายทางของกระบวนการ เพื่อใหชวงจํ าลองพลวัตนั้นสามารถรับ
การเปลี่ยนแปลงไดมากขึ้น

• Valve : จ ําลองกระแสการไหล วาลวทุกตัวในผังกระบวนการไมใชตัวแทนวาลวจริงที่
ตดิตัง้ในกระบวนการ การจํ าลองเชิงพลวัตในงานวิจัยนี้เปนประเภทความดันเปนตัว
ขบัเคลือ่น (ประเภทการจํ าลองเชิงพลวัต จะอธิบายในหัวขอการจํ าลองเชิงพลวัต) จึง
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จ ําเปนตองมีวาลวระหวางบล็อกปฏิบัติการอื่นๆเพื่อใชปรับความดันลดในทอ ใหสอด
คลองกบักระแสการไหลในกระบวนการเพื่อจํ าลองการเปลี่ยนแปลงเชิงพลวัต

แผนผงัอปุกรณตางๆในกระบวนการแสดงไวในรูปที่ 3.1 ในผังดังกลาวสามารถเพิ่มบล็อก
ปฏิบัติการ Pipe เพือ่จํ าลองการไหลผานทอได อยางไรก็ตาม เพื่อลดจํ านวนสมการที่ตองแกใน
กระบวนการจึงไมใชบล็อกปฏิบัติการ Pipe ประกอบกบัทอในกระบวนการมีความยาวไมมาก จึง
ตั้งสมมุติฐานวาผลกระทบเนื่องจากการไหลในทอที่มีตอการตอบสนองของกระบวนการสามารถ
ละเลยได

ตารางที่ 3.2 บล็อกปฏิบัติการใน Aspen Plus25

เครื่องผสม/
แบง

เครื่องแยก เครื่องแลก
เปล่ียนความรอน

หอกลั่น เครื่อง
ปฏิกรณ

เครื่องเปล่ียน
ความดัน

เครื่องปรับ

สนบัสนนุการจํ าลองเชิงพลวัต
Mixer
Fsplit

Flash2
Flash3
Decanter
Sep
Sep2

Heater
HeatX

Distl
RadFrac
Extract

RStoic
Ryield
Rgibbs
RCSTR
Rplug

Compr
Mcompr
Pump
Valve
Pipe

Dupl
Mult

ใชไดเฉพาะจํ าลองสถานะคงตัว
Ssplit MheatX

Hetran
Aerotran

DSTWU
MultiFrac
SCFrac
Petrofrac
RateFrac
BatchFrac

Requil
Rbatch

Pipeline CIChng

3.3.3 การก ําหนดขอมูลปอนในบล็อกปฏิบัติการตางๆ
ก. DSTWU : ก ําหนดอัตราสวนปอนกลับ, ความดนัที่เครื่องควบแนนและเครื่องตม

ซํ้ า, สดัสวนการคืนกลับ (Recovery Fraction) ขององคประกอบ Light Key และ Heavy Key ใน
สารกลั่นตอสารปอน, ประเภทเครื่องควบแนน
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ข. RadFrac : ก ําหนดตัวแปรปอนดังนี้
• หอกลั่น : จ ํานวนชัน้ทัง้หมด, เครื่องควบแนน, เครื่องตมซ้ํ า, วิธีการคํ านวณ, ตํ าแหนงที่

กระแสเขา (แบบ Above-Stage หรือ On-Stage ดงัรูปที่ 3.2), ตํ าแหนงและวฏัภาคของ
กระแสออก, ความดันที่ชั้นบนและชั้นลางสุด

• เบด : ชัน้ทีเ่ร่ิมตนและสิ้นสุด, ชนิดเบด, ผูผลิต, วัสดุที่ใช, ขนาดความยาวและเสนผาน
ศนูยกลาง, ความสูงของเบดในสวน (Section) นั้นๆ

เนื่องจากตองการใหตํ าแหนงที่เขาของกระแสปอนอยูสูงจากฐานของเบดตรงตามตํ าแนงจริง 
จงึตองแบงความสูงของหอเปน 2 สวนคือ สวนเหนือกระแสปอนและใตกระแสปอน
• สวนพลวัต : ขนาดและปริมาตรของเหลวเริ่มตนของบอรับ (Sump) และถังรองรับสารกลั่น

(Reflux Drum), ประเภทการคํ านวณทางไฮดรอลิก, วธิคี ํานวณการแลกเปลี่ยนความรอน
ของเครื่องตมซ้ํ าและเครื่องควบแนน

รูปที่ 3.2 แบบการเขาหอกลั่นของกระแสขาเขา

ค. HeatX : ก ําหนดดานเชลลและทอวาเปนดานรอนหรือเย็น, ลักษณะการไหล
ของของไหลทั้ง 2 ดาน (สวนทางกันหรือไหลตามกัน), วธิกีารคํ านวณแฟกเตอรแกไขคา LMTD, วิธี
การค ํานวณการแลกเปลี่ยนความรอน, รายละเอียดตางๆของโครงสรางเครื่องแลกเปลี่ยนความ
รอนดังตอไปนี้

• เชลล : ชนิดเชลลตามมาตรฐาน TEMA (American Tubular Heat Exchanger
Manufacturers Association) จ ํานวนทางผานของทอ, แนวการติดตั้ง, เสนผานศูนย
กลางภายใน

• ทอ : ประเภททอ (มีหรือไมมีครีบ), จ ํานวนทอ, รูปแบบการจัดเรียง, วสัดุที่ใช, ความยาว,
ระยะหางระหวางทอ, เสนผานศูนยกลางภายใน

• แผนกั้น (Baffles) : ประเภทแผนกั้น, จ ํานวนแผนกั้น, สัดสวนที่ถูกตัดออก, ชองวาง
ระหวางเชลลและแผนกั้น

n - 1

n

Mixed feed
to stage n

Vapor

Liquid

n - 1

n + 1

Mixed feed
to stage n n

(a) Above-Stage (b) On-Stage
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• ปลายทอ (Nozzles) : ขนาดของทอทางเขาและออกของดานเชลลและทอ
• สวนพลวัต : ปริมาตรของเชลลและทอสวนทางเขาและทางออก

ง. Heater : ก ําหนดอุณหภูมิและความดัน (สวนพลวัตไมมี)
จ. Flash2 : ก ําหนดความดัน และปริมาณความรอนที่ให ในสวนพลวัตกํ าหนด

ขนาด ลักษณะการติดตั้ง และปริมาตรของเหลวเริ่มตนของถัง
ฉ. Mixer : ก ําหนดความดันอยางเดียว และไมมีการจํ าลองเชิงพลวัต
ช. Valve : แบงเปน 2 ชนิดคือ วาลวความดันลดและวาลวควบคุม

• วาลวความดันลด : ก ําหนดความดันขาออกหรือความดันลด โดยเลือกวิธีการคํ านวณเปน
แบบ Pressure Changer

• วาลวควบคุม : เลอืกวิธีการค ํานวณเปนแบบ Design และก ําหนดความดันลดหรือความ
ดันขาออก, ชนดิลักษณะวาลว, คาสมัประสิทธิ์การไหลเชิงมวลที่การเปด 100%, แฟก
เตอรสัดสวนความดันลด (Pressure Drop Ratio Factor) และแฟกเตอรการคืนกลับของ
ความดัน (Pressure Recovery Factor)

หมายเหตุ
ใชวิธีการและแบบจํ าลองของ UNIFAC ในการคํ านวณคุณสมบัติตางๆทางอณุหพลศาสตร

(Thermodynamics) เพราะสนับสนุนกฎของเฮนรี่ (Henry’s Law) ซึง่กฎนี้ใชสํ าหรับการคํ านวณ
ความดนัยอยของสารประเภทไมมีการควบแนน (Non-condensable component) ในการจํ าลอง
ของงานวจิยันีก้็คือกาซไนโตรเจน และการแกสมการหาคํ าตอบของแบบจํ าลองหอกลั่น RadFrac
ใชวิธี Sum-Rates ซึง่เปนวธิทีีเ่หมาะสมกับงานดานปโตรเคมีหรือปโตรเลียมที่มีชวงจุดเดือดของ
สารผสมเปนชวงกวาง

3.4 การจํ าลองเชิงพลวัต
ผลการคํ านวณจากโปรแกรม Aspen Plus สงออกมาที่โปรแกรม Aspen dynamic ได 2

หมวด คือ
1. หมวดอัตราการไหลเปนตัวขับเคลื่อน (Flow Driven) : ใชอัตราการไหลเปน

ตวัแปรหลัก นํ าไปคํ านวณคาของตัวแปรอื่นๆ เชน ความดัน อุณหภูมิ
2. หมวดความดันเปนตัวขับเคลื่อน (Pressure Driven) : คลายกับหมวดแรกแต

เปลีย่นตัวแปรหลักเปนความดันแทน
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3.4.1 ชวงเริ่มตน
ก. ใชแบบจํ าลอง RadFrac แทนทัง้สวนหอกลั่น เครื่องควบแนนและเครื่องตมซ้ํ า

(รูปที่ 3.3)
ข. ก ําหนดสมการไฮดรอลกิของกระแสปอนยอนกลับใน Flowsheet Constraint
ค. ใช Script Tool เพือ่ต้ังคาทีภ่าวะเริ่มตนใหกับกระบวนการ (ถาใชแบบจํ าลองที่

ซํ ้าซอน หลายบล็อกปฏิบัติการ วิธีการนี้จะไมสามารถทํ าได)
ง. ก ําหนดขั้นตอนปฏิบัติการโดยใช Tasks Tool ดังนี้

• Bypass Task ตัง้เวลาเปดวาลวกระแสปอนพิเศษเติมใหกับบอที่กนหอกลั่น
และปดเมื่อระดับข้ึนถึง 40% ของความสูงบอ

• Feed Task ตัง้เวลาเปดวาลวกระแสปอนและเวลาที่ใชเปดวาลวจนถึงคาที่
สถานะคงตัว

• Heat01 Task ก ําหนดการเปดเครื่องใหความรอนเมื่อระดับของบอกนหอ
ขึน้ถึง 45%ของความสูงบอและอัตราการเพิ่มอุณหภูมิในชวงแรก

• Heat02 Task ก ําหนดจุดเปลี่ยนอัตราการเปลี่ยนอุณหภูมิของเครื่องให
ความรอนในชวงหลัง จากคาสูงสุดจนถึงคาที่สถานะคงตัว

• Control Task ก ําหนดการปดเครื่องควบคุมความดันและวาลวของกระแส
ไอจากเครื่องควบแนนเมื่ออุณหภูมิยอดหอขึ้นมามีคาใกลเคียงจุดเดือดสาร
เบาและเปดเครื่องควบคุมระดับของเหลวในบอและถังรับสารกลั่น

• Pcontrol Task ก ําหนดการเปดเครื่องควบคุมความดันอีกครั้งเมื่อเครื่อง
ควบแนนมีความดันมากเกิน 1.25 bar และจะปดเครื่องควบคุมและวาลว
กระแสไอทันทีที่เร่ิมมีกระแสกลั่น

จ. ท ําการจ ําลองเพื่อหาเวลาที่เร่ิมมีกระแสกลั่น (T1) และเวลาที่สัดสวนองค
ประกอบเชิงมวลของเบนซีนในกระแสกลั่นมาถึง 0.95 (T2) หลงัจากนั้นทํ าการ
จ ําลองซํ ้าหาปริมาณพลังงานที่ใชของเครื่องตมซ้ํ าตั้งแตเร่ิมตนจนถึงเวลา T1
และเชนเดียวกันหาปริมาณมวลของกระแสกลั่นถึงเวลา T2



47

รูปที่ 3.3 แผนผงักระบวนการของการจํ าลองหอกลั่นเดี่ยว

3.4.2 ชวงควบคุมเมื่อระบบเขาสูสถานะคงตัว
ก. ใชแบบจํ าลองคณิตศาสตรแบบละเอียดในแตละอุปกรณ (รูปที่ 3.1)
ข. เพิม่เครื่องควบคุมอัตราการไหลของกระแสขาเขา (กระแสปอน, กระแสปอน

พิเศษ, กระแสนํ ้ามนัใหความรอน และกระแสนํ้ าหลอเย็น) เพื่อใหไมเกิดการ
เปลีย่นแปลง เมื่อความดันปลายทางกระแสมีการเปลี่ยนแปลง

ค . กํ าหนดสมการใหความดันกระแสขาเข าสูงกวาปลายทางของกระแสใน  
Flowsheet Constraint

ง. เปลีย่นคาตัวแปรปรับ (ปริมาณความรอนที่ใหของเครื่องตมซ้ํ า, กระแสปอนยอน
กลบั) และตัวแปรรบกวน (อัตราการไหลของกระแสปอน, สัดสวนองคประกอบ
เบนซีน) เพื่อหาทรานเฟอรฟงกชัน (อัตราการขยาย (Gain), คาคงที่เวลา (Time
Constant)) ทีม่ตีออุณหภูมิยอดหอกับฐานหอ และกระแสกลั่นกับกระแสฐาน
หอ

จ. นํ าคาอัตราการขยายและคาคงที่เวลาไปคํ านวณพารามิเตอรของเครื่องควบคุม
โดยวิธี ISE

PACK-CL

V-FEED1

V-BOT1

V-DIST1

V-BOT2

V-DIST2

MIXER

DISTANK

MIXER

BOTTANK

FEED-I FEED-O

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

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

BYPASS-O

V-BYPASS

BYPASS-I



บทที่ 4
ผลการทดลองและวิจารณผล

4.1 ผลการจํ าลองที่สถานะคงตัว
ไดทํ าการจํ าลองไว 3 กรณีคือ

♦ กรณีที่ 1 : จ ําลองการออกแบบหอกลั่นเชิงลัด (Shortcut Design)
♦ กรณีที่ 2 : จ ําลองโดยใชแบบจํ าลองหอกลั่นเดี่ยว (Single Column) ซึง่ใชแบบจํ าลองของ

เครือ่งควบแนนและเครื่องตมซํ้ าที่มีอยูแลวในแบบจํ าลองหอกลั่น
♦ กรณีที่ 3 : จ ําลองแบบละเอียดในแตละอุปกรณ โดยแบบจํ าลองหอกลั่นจะแทนเฉพาะสวน

ของหอเบดบรรจุเทานั้น และเครื่องควบแนนจะแบงเปน 2 ตัวคือ ตัวแรกจะเปนการแลก
เปลีย่นระหวางกระแสปอนกับกระแสไอยอดหอ สวนตัวที่สองเปนการแลกเปลี่ยนระหวาง
กระแสไอทีอ่อกจากตัวแรกกับนํ้ าหลอเย็น และเครื่องตมซํ้ าแลกเปลี่ยนความรอนระหวาง
กระแสฐานหอกบันํ้ ามันใหความรอนทั้ง 3 เครื่องนี้ใชแบบจํ าลองเครื่องแลกเปลี่ยนความรอน
และใชแบบจํ าลองเครื่องใหความรอนแทนขดลวดความรอน

4.1.1 ขอมลูและผลการทดลองสถานะคงตัวของคุณอภิสิทธิ์ ทัศนา1

− อัตราสวนปอนกลับ : 42.4==
D

L

V

V
RR (4.1)

LV = อัตราการไหลเชิงปริมาตรของกระแสปอนยอนกลับ
DV = อัตราการไหลเชิงปริมาตรของกระแสกลั่น

− อัตราการไหลเชิงปริมาตรของกระแสกลั่น = 2.40 l/hr
− อัตราการไหลเชิงปริมาตรของกระแสฐานหอ = 1.60 l/hr
− สดัสวนสารองคประกอบเชิงมวลของผลิตภัณฑ

กระแสกลั่น กระแสผลิตภัณฑฐานหอ
เบนซีน 0.9513 0.2795
โทลูอีน 0.0478 0.3988
ไซลีน 0.0009 0.3217
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โดยน ําขอมลูมาจากผลการทดลองบางสวนของคุณอภิสิทธิ์ ทัศนา ในขั้นการกลั่นแยกเบนซีนออกจาก
โทลอีูน และไซลีน ขอมูลกระแสขาเขาแสดงดังตารางที่ 4.1 และอุณหภูมิที่ตํ าแหนงตางๆในกระบวน
การแสดงไวรูปที่ 4.1 ขอมูลตางๆเหลานี้นํ าไปเปนขอมูลปอนใหแกการจํ าลองทั้ง 3 กรณี

ตารางที่ 4.1 ขอมูลกระแสขาเขาจากการทดลอง
ตัวแปรปอน กระแสปอน นํ ้าหลอเย็น นํ ้ามันความรอน
อุณหภูมิ (OC)
อัตราการไหลเชิงมวล (kg/hr)
องคประกอบ (สดัสวนเชิงมวล)
เบนซีน
โทลูอีน
พารา – ไซลีน
นํ้ า
ไตรฟนิลมีเทน

28
3.506

0.5946
0.2906
0.1148

0
0

31
652

0
0
0
1
0

122
1120

0
0
0
0
1

ตารางที่ 4.2 ผลการดุลมวลสารรอบหอกลั่นจากการทดลอง1

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

จากตารางที ่ 4.2 การดุลมวลสารของการทดลองมีความผิดพลาด ดังนั้นจึงยึดผลทางดาน
กระแสกลัน่เปนหลัก เพราะเปนกระแสผลิตภัณฑที่ตองการ โดยไดสรางแบบจํ าลองที่ใชขอมูลปอน
ตามขอมูลปอนของการทดลองแลวปรับตัวแปรบางตัวใหไดผลการคํ านวณของกระแสกลั่นมีความใกล 
เคยีงกบัคาตางๆของกระแสกลั่นที่ไดจากผลการทดลองมากที่สุด กระแสกลั่นที่ออกจากเครื่อง
ควบแนนขนาดใหญ (HX – 02) ไมมกีารวัดอุณหภูมิดังรูปที่ 4.1 จึงสมมุติใหกระแสกลั่นที่ออกมามี
อุณหภมูเิทากบันํ ้าหลอเย็น เพราะการทดลองใชนํ้ าหลอเย็นที่อัตราการไหลสูงมาก
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รูปที่ 4.1 คาและต ําแหนงที่วัดอุณหภูมิของหอกลั่นในหองปฏิบัติการ

อัตราการถายโอนความรอนจากเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนแตละเครื่อง คํ านวณจากการ
เปลีย่นแปลงของอุณหภูมิของสารผสมที่ตองการแยกหรือสารตัวกลางถายโอนในแตละเครื่อง และคา
ความจคุวามรอนไดมาจากการจํ าลองโดยโปรแกรม Aspen ตามภาวะจากขอมูลการทดลอง เปนคา
เฉลีย่ระหวางขาเขาและขาออก

• เครื่องควบแนนเล็ก (HX – 01) =           41 Watt
(ค ํานวณจากกระแสไอยอดหอ)

• เครื่องควบแนนใหญ (HX – 02) =      1,103 Watt
(ค ํานวณจากกระแสนํ้ าหลอเย็น)
∴อัตราการถายโอนความรอนที่ดึงออกสุทธิ =      1,144 Watt

จุด 3
54 OC

จุด 6
92 OC

HX-01

HX-02

HX-03

จุด 1
77 OC

จุด 2
77 OC

จุด 4
95 OC

จุด 5
85 OC

จุด 7
104 OC

จุด 8
122 OC
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• เครื่องตมซํ้ า (HX – 03) =    12,656 Watt
(ค ํานวณจากกระแสนํ้ ามันใหความรอน)

 กรณทีี ่ 1 และ 2 อุณหภูมิขาเขาของกระแสปอนกํ าหนดใหเทากับอุณหภูมิของกระแสปอนที่
ผานการใหความรอนเบื้องตนแลว (54 OC) เพราะไมไดมีการจํ าลองเครื่องควบแนนขนาดเล็กสํ าหรับ
ใหความรอนเบือ้งตนกับกระแสปอนเพื่อนํ าพลังงานสวนหนึ่งกลับคืนมาจากระบบ เนื่องจากตองการ
หาอตัราการถายโอนความรอนสุทธิที่เขาและออกในกระบวนการ แตกรณีจํ าลองชวงเริ่มตนและการ
จ ําลองกรณีที่ 3 จะกํ าหนดไวที่อุณหภูมิหอง (28 OC) เพราะชวงเริ่มตนยังไมมีกระแสไอใหความรอน
กบักระแสปอน และแบบจํ าลองโดยละเอียดก็มีเครื่องควบแนนขนาดเล็กมาทํ าหนาที่นี้แลว

4.1.2 ผลการจํ าลองกรณีที่ 1

รูปที่ 4.2 แผนภาพแบบจํ าลองการออกแบบเชิงลัด

แผนผังการจํ าลองโดยใชแบบจํ าลอง DSTWU ซึง่เปนแบบจํ าลองออกแบบหอกลั่น (Shortcut
Design) แสดงดงัรูปที ่ 4.2 สํ าหรับหาจํ านวนชั้นทางทฤษฎีที่อัตราสวนปอนกลับเทากับ 4.42 ตามผล
การทดลอง แลวน ําไปใชในการจํ าลองหอกลั่นเดี่ยวในกรณีที่ 2 ตอไป (อาจเปลี่ยนคาจํ านวนชั้นทาง
ทฤษฎบีาง เพื่อใหผลการคํ านวณตรงกับผลการทดลองมากขึ้น) สรุปผลการจํ าลองโดยรวมดังตารางที่
4.3 (จ ํานวนชัน้จริงนบัรวมชั้นของเครื่องตมซ้ํ าและเครื่องควบแนนดวย) ความสัมพันธจํ านวนชั้นตาม
ทฤษฎกีบัอัตราสวนปอนกลับแสดงไวรูปที่ 4.3 และผลการคํ านวณกระแสปอนและผลิตภัณฑดังตาราง
ที่ 4.4

CLFEED

DIST

BOTTOM

FEED :  กระแสปอน
DIST     :  กระแสกลั่น
BOTTOM :  กระแสฐานหอ
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ตารางที่ 4.3 ผลการจํ าลองการออกแบบหอกลั่นเชิงลัด
   อัตราสวนปอนกลับต่ํ าสุด
   อัตราสวนปอนกลับจริง
   จ ํานวนชั้นตํ่ าสุด
   จ ํานวนชั้นจริง
   ชัน้ทีก่ระแสปอนเขา
   จ ํานวนชั้นจริงเหนือกระแสปอน

0.934
4.42
13
15
12
11

   อัตราความรอนที่เครื่องตมซ้ํ าตองการ   1,249  Watt
   อัตราความรอนที่เครื่องควบแนนดึงออก   1,178  Watt
   อุณหภูมิกระแสกลั่น   80.21  OC
   อุณหภูมิกระแสฐานหอ   112.72  OC
   สวนที่กลั่นไดตอสารปอน   0.613
   HETP   0.12  Meter

รูปที่ 4.3 ความสมัพนัธจํ านวนชั้นกับอัตราสวนปอนกลับ
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ตารางที่ 4.4 ผลลัพธการจํ าลองกระแสปอนและผลิตภัณฑของการออกแบบเชิงลัด
FEED DIST BOTTOM

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

ตามผลการทดลอง อุณหภูมิของสารกลั่นออกจากหอกลั่นที่อุณหภูมิของนํ้ าหลอเย็นซึ่งเทากับ
31 OC ในการจ ําลองครั้งนี้ อุณหภูมิของกระแสกลั่นที่ออกมาถูกกํ าหนดใหออกที่คาการเกิดของเหลว
หยดแรกจากวัฏภาคไอ (Dew Point) แตเพือ่เปนการเปรียบเทียบอัตราการใหและการดึงความรอน
จากการค ํานวณของแบบจํ าลองกับผลการทดลอง จึงตองคิดถึงอัตราความรอนที่ตองดึงออกจาก
กระแสกลัน่และกระแสปอนยอนกลับที่ออกจากเครื่องควบแนนเพื่อลดอุณหภูมิจากจุดนั้นมาที่ 31 OC
และอตัราความรอนที่ตองเพิ่มใหกับกระแสปอนยอนกลับเขามาดวย

อัตราความรอนที่ดึงออกเพื่อลดอุณหภูมิ =     266 Watt
อัตราความรอนที่ตองเพิ่มเพื่อเพิ่มอุณหภูมิใหกับกระแสปอนยอนกลับ

=     217 Watt
ดังนั้นอัตราความรอนที่ดึงออกโดยเครื่องควบแนนและที่เพิ่มใหกับกระบวนการจากเครื่องตม

ซํ ้าตองเพิ่มข้ึนจากสวนนี้ดวย
• อัตราความรอนที่ดึงออกสุทธิ =  1,178 + 266  =  1,444  Watt
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• อัตราความรอนที่ใหสุทธิ =  1,249 + 217  =  1,466  Watt

4.1.3 ผลการจํ าลองกรณีที่ 2 (รูปที ่3.3 ในบทที่ 3)
ใชแบบจํ าลอง RadFrac ซึง่เปนแบบจํ าลองอยางละเอียด (Rigorous Equation Type) ของ

หอกลัน่ โดยนํ าคาจํ านวนชั้นจากกรณีที่ 1 เปนคาประมาณการเริ่มตนในการจํ าลอง แลวทํ าการปรับ
เปลีย่นจนผลการค ํานวณใกลเคียงกับผลการทดลองมากที่สุดไดคาจํ านวนชั้นเทากับ 12 (นับรวมชั้น
ของเครือ่งตมซํ้ าและเครื่องควบแนนดวย) สรุปผลการจํ าลองโดยรวมไวที่ตารางที่ 4.5 และผลคํ านวณ
ของกระแสปอนและผลิตภัณฑแสดงในตารางที่ 4.6

การคํ านวณประสิทธิภาพเมอรฟ (Murphree Efficiencies)

1,,,
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,
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+
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−
=
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Eff (4.2)

โดยที่ K = คาสมดุลระหวางวัฏภาค (Equilibrium K value)
x = สดัสวนเชิงมวลของวัฏภาคของเหลว (Liquid mole fraction)
y = สดัสวนเชิงมวลของวัฏภาคไอ (Vapor mole fraction)

MEff = ประสิทธิภาพเมอรฟ (Murphree efficiency)
i = ดชันีสารองคประกอบ (Component index)
j = ดชันีชั้น (Stage index)

โปรแกรม Aspen Plus สามารถค ํานวณประสิทธิภาพเมอรฟที่ใหผลการคํ านวณของกระแส
กล่ันตรงกบัการทดลองได (เชน ความบริสุทธิ์ของเบนซีน) ผลการจํ าลองจากการระบุจํ านวนชั้นของ
การออกแบบเชิงลัด (Shortcut Design) ในกรณีที่ 1 มีประสิทธิภาพรอยละ 32.13 และที่การจํ าลอง
หอกล่ันเดี่ยวแบบละเอียดในกรณีที่ 2 มปีระสิทธิภาพรอยละ 53.95

หมายเหตุ : การค ํานวณเลือกสารองคประกอบเบนซีนเปนสารอางอิง เพราะเปนสารผลิต
ภัณฑทีต่องการ โดยใหผลลัพธการคํ านวณของกระแสกลั่นที่ความบริสุทธิ์ของ
เบนซนีและอัตราการไหลเชิงมวลตรงกับผลการทดลอง
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ตารางที่ 4.5 ผลการจํ าลองหอกลั่นเดี่ยว
เครื่องควบแนน

(Stage 1)
เครื่องตมซ้ํ า
(Stage 12)

อุณหภูมิ (OC)     80.52     114.26
อัตราความรอน (Watt)
อัตราความรอนที่ดึงออกเพื่อลดอุณหภูมิสาร
กล่ันทีค่วบแนนหมดแลวมาที่ 31 OC(Watt)

  -1,255

   -287
รวมอัตราความรอนทั้งหมด (Watt)    -1,542     1,563
อัตราการไหลวัฏภาคของเหลว (kmol/hr)     0.1186     0.0141
อัตราการไหลวัฏภาคของไอ     0     0.1636
สดัสวนปอนกลับ (Reflux Ratio)     4.42
สดัสวนการเกิดไอ (Boilup Ratio)     11.62

ตารางที่ 4.6 ผลลัพธจากการจํ าลองกระแสปอนและผลิตภัณฑของแบบจํ าลองคณิตศาสตร
                   หอกลั่นเดี่ยว

Total Feed DIST BOTTOM
อุณหภูมิ (OC) 54.00 31.00 114.26
ความดัน (kPa) 150 100 100.11
อัตราการไหลเชิงโมล (kmol/hr) 0.0409 0.0268 0.0141
อัตราการไหลเชิงมวล (kg/hr) 3.4523 2.1100 1.3423
อัตราการไหลเชิงปริมาตร (l/hr) 4.1213 2.4335 1.7335
สัดสวนเชิงมวล
   เบนซีน 0.5946 0.9543 0.0292
   โทลูอีน 0.2906 0.0457 0.6754
   พารา – ไซลีน 0.1148 0.0000 0.2953
สัดสวนเชิงโมล
   เบนซีน 0.6425 0.9610 0.0357
   โทลูอีน 0.2662 0.0390 0.6991
   พารา – ไซลีน 0.0913 0.0000 0.2653
หมายเหตุ : กระแส “Total Feed”  =  กระแส “Feed - I”  +  กระแส “Bypass - I”
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กระแสปอนพิเศษ (กระแส “Bypass”) เปนกระแสที่มีไวเพื่อเติมบอที่ฐานหอ (Sump) ในชวง
เร่ิมตน เพือ่ใหระดบัในบอสูงเร็วขึ้น แตในการจํ าลองสถานะคงตัว กํ าหนดใหอัตราการไหลเทากับรอย
ละ 20 ของอัตราการไหลทั้งหมดของกระแสปอนที่สถานะคงตัว และอีกรอยละ 80 เปนของกระแสปอน
(กระแส “Feed”)

4.1.4 ผลการจํ าลองกรณีที่ 3 (รูปที ่3.1 ในบทที่ 3)
เชนเดยีวกบักรณีที่ 1 การกํ าหนดใหอุณหภูมิของสารกลั่นออกจากหอกลั่นที่อุณหภูมิ 31 OC

เปนการลดอณุหภมูทิีม่ากเกินไป เพราะจะทํ าใหสิ้นเปลืองพลังงานในการที่จะตองไปเพิ่มอุณหภูมิของ
กระแสปอนยอนกลับอีก จึงจํ าลองใหอุณหภูมิกระแสกลั่นออกมาใกลเคียงกับจุดการเกิดของเหลวหยด
แรกจากวัฏภาคไอ (Dew Point) ประมาณ 81.16 OC แตเพือ่เปนการเปรียบเทียบการใชอัตราความ
รอนจากผลการคํ านวณกับผลที่ไดจากการทดลอง จึงตองคิดอัตราความรอนที่ดึงออกจากกระแสกลั่น
และกระแสปอนยอนกลับที่ออกจากเครื่องควบแนนขนาดใหญเพื่อลดอุณหภูมิมาที่ 31 OC และอัตรา
ความรอนที่ตองใชเพื่อเพิ่มอุณหภูมิใหกับกระแสปอนยอนกลับเขามาดวย

อัตราความรอนที่ดึงออกเพื่อลดอุณหภูมิ =      278 Watt
อัตราความรอนที่ตองเพิ่มเพื่อเพิ่มอุณหภูมิใหกับกระแสปอนยอนกลับ

=      227 Watt
อัตราความรอนที่มีการแลกเปลี่ยนในเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนทั้ง 3 ตัว

• เครื่องควบแนนขนาดเล็ก (HX – 01) =        40 Watt
• เครื่องควบแนนขนาดใหญ (HX – 02) =    1,085 Watt

รวมทั้งหมด =    1,125 Watt
• เครื่องตมซ้ํ า (HX – 03) =    1,201 Watt

 ดังนั้นอัตราการถายโอนความรอนที่ดึงออกจากกระบวนการโดยเครื่องควบแนนและที่เพิ่มให
กบักระบวนการจากเครื่องตมซ้ํ าตองตองเพิ่มข้ึนจากสวนนี้ดวย

• อัตราความรอนที่ดึงออกสุทธิ  =  1,125 + 278  =  1,403  Watt
• อัตราความรอนที่ใหสุทธิ         =  1,201 + 227  =  1,428  Watt

ผลคํ านวณกระแสปอนและผลิตภัณฑแสดงดังตารางที่ 4.7
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ตารางที่ 4.7 ผลลัพธการจํ าลองกระแสปอนและผลิตภัณฑของแบบจํ าลองคณิตศาสตรแบบละเอียด
Total Feed DIST BOTTOM

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

4.1.5 เปรยีบเทยีบผลการทดลองกับผลการคํ านวณจากแบบจํ าลอง

ตารางที่ 4.8 อัตราการถายโอนความรอนสุทธิที่ดึงออกโดยเครื่องควบแนนและที่ใหจากเครื่องตมซํ้ า
                    จากการจ ําลองทั้ง 3 กรณีเปรียบเทียบกับผลการทดลอง

อัตราความรอนสุทธิที่ดึงออก โดย
เครื่องควบแนน (Watt)

อัตราความรอนสุทธิที่ใหจาก
เครื่องตมซํ้ า (Watt)

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



58

ตารางที่ 4.9 ผลการจ ําลองผลิตภัณฑกระแสกลั่นเปรียบเทียบกับผลการทดลอง
ผลการทดลอง กรณีที่ 1 กรณีที่ 2 กรณีที่ 3

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

จากตารางที่ 4.8 ผลการจํ าลองกระแสกลั่นไดคาอัตราการไหลเชิงมวลหรือปริมาตรและสัด
สวนองคประกอบเชิงมวลมีความใกลเคียงกับผลการทดลอง คาที่แตกตางกันเพียงเล็กนอยเนื่องจาก
ความละเอยีดของแบบจํ าลองคณิตศาสตรที่แตกตางกัน สวนทางดานการใชพลังงานนั้นจากตารางที่
4.9 อัตราความรอนทีด่ึงออกจากกระบวนการโดยการควบแนน แบบจํ าลองมีคามากกวาโดยเฉลี่ยรอย
ละ 28 แตอัตราความรอนที่ใหของเครื่องตมซ้ํ า ผลการทดลองมีคามากกวาโดยเฉลี่ยถึง 11,170 Watt
หรือประมาณ 8.53 เทาของการจํ าลอง ความผิดพลาดที่เกิดขึ้นอาจมีสาเหตุมาจาก

1. การวดัอตัราการไหลเชิงปริมาตรของสารตัวกลาง (นํ้ าหลอเย็นและนํ้ ามันใหความรอน) ใช
วธิจีบัเวลาทีใ่ชในการเติมกระบอกตวงขนาดปริมาตร 1 ลิตรเต็มพอดี แลวนํ าไปคํ านวณ
อัตราการไหล ซึ่งความผิดพลาดอาจจะมีไดถึงรอยละ 30 เพราะอัตราการไหลของสารตัว
กลางสงูมากท ําใหจับเวลาที่กระบอกตวงเต็มไดไมคอยถูกตอง โดยเฉพาะนํ้ ามันใหความ
รอนมีอุณหภูมิสูงเปนอันตรายตอการสัมผัส
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2. กรณขีองเครือ่งตมซํ้ าจากการทดลองที่ใชอัตราความรอนมากกวาการจํ าลองถึง 8.53 เทา
อัตราความรอนที่เกินมานอกจากสาเหตุในขอ 1 อาจมาจากความผิดพลาดของอุปกรณ
วดัอณุหภมูิ และอัตราความรอนที่ตองสูญเสียใหกับส่ิงแวดลอม ไดประมาณความผิด
พลาดของอัตราความรอนที่เกินมา 11,170 Watt ไวดังตอไปนี้

• จากการวัดอัตราการไหลผิดพลาดรอยละ 25
อัตราความรอนที่เกิน=  3,164  Watt

• จากอปุกรณวัดอุณหภูมิ ทํ าใหผลตางอุณหภูมิขาเขาและออกของนํ้ ามันใหความ
รอนผิดพลาดไป 5 OC
อัตราความรอนที่เกิน=  3,516  Watt

• จากการสญูเสียความรอนรอยละ 10 ของอัตราความรอนทั้งหมด
อัตราความรอนที่เกิน=  1,266  Watt

• อ่ืนๆไมทราบสาเหตุ =  3,225  Watt
อัตราความรอนจากเครื่องตมซ้ํ าจากการจํ าลองโดยเฉลี่ย  =  1,486  Watt
∴รวมอัตราความรอนทั้งหมด =  1,486 + 3,164 + 3,516 + 1,266 + 3,225  Watt

=  12,656  Watt
(อัตราความรอนจากเครื่องตมซ้ํ าของการทดลอง  =  12,656  Watt

โดยรวมแลวแบบจํ าลองใหผลที่ใกลเคียงกับการทดลอง ดังนั้นแบบจํ าลองกรณีที่ 2 และ 3 มีความ
เหมาะสมเพยีงพอสามารถใชแทนกระบวนการกลั่นจริงของการทดลองได

4.2 ผลการจํ าลองเชิงพลวัต
4.2.1 ผลการจํ าลองชวงเริ่มตน
น ําแบบจ ําลองกรณีที่ 2 มาแบงการจํ าลองเปน 3 กรณีดังตารางที่ 4.10 โดยแตละกรณีกํ าหนด

ใหอัตราการเพิ่มอุณหภูมิของตัวกลางใหความรอนชวงแรก ดังตอไปนี้ 4.73, 4.40, 4.07, 3.66, 3.40,
3.17, 3.07, 2.73, 2.40 และ 2.07 OC/min โดยใชเวลา 30 นาทีในชวงแรก สวนชวงหลังกํ าหนดให
เปลีย่นจากอณุหภูมิสุดทายของชวงแรกมาที่อุณหภูมิปฏิบัติการที่สถานะคงตัว 122 OC ภายในเวลา
12 นาท ี และผลการเปลี่ยนอัตราการเพิ่มอุณหภูมิชวงแรกตอพลังงานที่ใชและคาใชจายตางๆในชวง
เร่ิมตนแสดงไวตารางที่ 4.11, 4.12 และ 4.13 ของกรณีที่ 1, 2 และ 3 ตามลํ าดับ (ในกรณีที่ 2 และ 3
อัตราการเปลีย่นอุณหภูมิบางคามีลักษณะการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิที่ซํ้ ากับกรณีที่ 1 จะไมทํ าการ
จ ําลอง) ลักษณะการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิในแตละกรณีไดแสดงไวที่รูป 4.4
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หมายเหตุ : กรณีที่ 1 ทีอั่ตราการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิ 3.07, 2.73, 2.40 และ 2.07 OC/min อุณหภูมิ
จะขึ้นไมถึงอุณหภูมิสูงสุดที่ 125 OC เพราะหมดเวลา 30 นาทีกอน อุณหภูมิจึงไปถึงแค
120, 110, 100 และ 90 OC ตามลํ าดับ
กรณีที่ 2 เชนเดียวกับกรณีที่ 1 แตเพิ่มอัตราการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิ 3.17 OC/min เขา
มาดวย ที่อัตราการเปลี่ยนแปลงนี้อุณหภูมิไมสามารถขึ้นถึง 130 OC ซึง่เปนอุณหภูมิสูงสุด
ของกรณนีี้ได เมื่อส้ินสุดเวลา 30 นาที อุณหภูมิจะขึ้นถึง 125 OC เทานั้น
กรณีที่ 3 เหมอืนกรณีที่ 1 แตจะมีเพียงอัตราการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิ 2.73, 2.40 และ
2.07 OC/min เทานัน้ที่อุณหภูมิขึ้นไปไมถึงอุณหภูมิสูงสุดที่ 120 OC แตอุณหภูมิขึ้นไปถึง
เพียง 110, 100 และ 90 OC ตามลํ าดับ

ตารางที่ 4.10 การก ําหนดอัตราการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิสารตัวกลางของเครื่องตมซ้ํ า
อุณหภูมิสุดทาย (OC)

อุณหภูมิเร่ิมตน (OC)
ชวงแรก ชวงหลัง

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

ตารางที่ 4.11 ผลของอตัราการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิสารตัวกลางของเครื่องตมซํ้ ากับคาใชจายปฏิบัติ
                     การชวงเริ่มตนกรณีที่ 1

คาใชจายจากการสูญเสียผลิตภัณฑ
ที่คุณภาพตํ่ ากวากํ าหนดอัตราการเปลี่ยน

อุณหภูมิชวงแรก พลังงานที่ใช
คาใชจาย

ดานพลังงาน
เบนซีน โทลูอีน ไซลีน รวมทั้งหมด

คาใชจาย
ทั้งหมด เวลาที่ใช

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

ที่คุณภาพตํ่ ากวากํ าหนดอัตราการเปลี่ยน
อุณหภูมิชวงแรก

พลังงานที่ใช
คาใชจาย

ดานพลังงาน
เบนซีน โทลูอีน ไซลีน รวมทั้งหมด

คาใชจาย
ทั้งหมด

เวลาที่ใช

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

ตารางที่ 4.12 ผลของอตัราการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิสารตัวกลางของเครื่องตมซํ้ ากับคาใชจายปฏิบัติ
                     การชวงเริ่มตนกรณีที่ 2

คาใชจายจากการสูญเสียผลิตภัณฑ
ที่คุณภาพตํ่ ากวากํ าหนดอัตราการเปลี่ยน

อุณหภูมิชวงแรก พลังงานที่ใช
คาใชจาย

ดานพลังงาน
เบนซีน โทลูอีน ไซลีน รวมทั้งหมด

คาใชจาย
ทั้งหมด เวลาที่ใช

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

คาใชจายจากการสูญเสียผลิตภัณฑ
ที่คุณภาพตํ่ ากวากํ าหนดอัตราการเปลี่ยน

อุณหภูมิชวงแรก พลังงานที่ใช
คาใชจาย

ดานพลังงาน
เบนซีน โทลูอีน ไซลีน รวมทั้งหมด

คาใชจาย
ทั้งหมด เวลาที่ใช

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

รูปที่ 4.4 อัตราการเปลี่ยนแปลงอณุหภมูิชวงเริ่มตน (Start Up Period)

หมายเหตุ :            เสนทบึหมายถึงซํ้ ากัน ในทุกกรณี

������
������

�����
�����
�����

������
������

������
������

����
����

����
����
����
����
����
����

���
���
���
���
���

���
���
���
���

���
���
���
���

���
���
���
���
���

���
���
���
��
��
�����
���
���
������

���
���
��
��
��������
�
�
��
��
���������������������������������������

���
��
��
���
���
��
��������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������

�����

������
������
������

������
������
������

������
������

����
����
����

����
����

���
���

���
���
���
���

���
���
���
���

���
���
���
���
���
���
���
���

���
���
�����

��
��
������
���
���
���
���
�����

�
�
��
��
����������������
��
��
�
�
����������

��
��
�������

�
�
��
��
���������������������������������������

��
�
�
��
��
��
��
��
��
��
��������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������

������
������

������
������

����
����
����
����
����

���
���
���
���
���
���
���
���

���
���
���
���
���
���
������

���
���
����
���
���
���������

���
���
�������

��
��
�
�
��
��
������������������

�
�
��
��
�����
��
��
��
��
��������

��
��
�������

��
��
��
��
�������
��
��
��
��
���������������������������������������

��
��
��
���
���
���
��������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������

������
������

����
���
���
���
���
���
���
���
���

���
���
���
���
���
������

���
���
�����

��
��
���
���
������

���
���
���
���
���������

�
�
��
��
�������������������

��
��
���������

��
��
��������

��
��
��
��
���������

��
��
�������������

��
��
������

��
��
��
��
�����������������

��
��
��
��
��������

��
��
��������������������������������������

��
��
��
�
�
��
��
��
��
�
�
��
��
�
�
��
����������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������

�����
���
���
���
���
���
���
���

���
���
���
������

���
���

��������
��
��
���������

���
���
����������

��
��
�
�
���������������������

��
��
�����������

��
��
��������

��
��
���
���
��������

��
��
��
��
�����������

��
��
��������������

�
�
��
��
��
��
��������

��
��
���
���
������������

��
��
�
�
����������

���
���
���������

��
��
��
��
�����������������������������������������

��
��
��
�
�
���
���
���
���
���
���������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������

���
���

���
���
������

���
���
������

���
���
�������

���
���
���
���
��������

��
��
�����������������������

��
��
�
�
���������

��
��
��
��
���������

��
��
�����������

��
��
��
��
�����������

��
��
�����������������

��
��
�
�
���������

���
���
�����������������

�
�
��
��
����������

��
��
���
���
���������

��
��
���������������

���
���
������������

��
��
��
��
����������������������������������

��
�
�
��
��
��
��
��
��
��
��
�
�
��
��
�
�
��
������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������������

80

85

90

95

100

105

110

115

120

125

130

135

0.3 0.35 0.4 0.45 0.5 0.55 0.6 0.65 0.7 0.75 0.8 0.85 0.9
เวลา (hr)

อุณ
หภ

ูมิ 
(O C)

4.73 4.40 4.07 3.66 3.40
อตัราการเพิ่มอุณหภูมิชวงแรก (OC/min)

3.17

3.07

2.73

2.40

2.07

กรณีท่ี 2

กรณีท่ี 1

กรณีท่ี 3



63

ราคาสารผลิตภัณฑบริสุทธิ์และคาไฟฟา
1. ราคาสารผลิตภัณฑ : เบนซีน ราคา 17.48 Baht/kg

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

2. ราคาพลงังานคดิเทียบกับคาไฟฟาของกิจการขนาดเล็กที่อัตราปกติ แรงดันตํ่ ากวา 12
kW ราคา 1.8047 Baht/kW-hr

ผลของอัตราการเปลี่ยนแปลงอุณหภมินํ้ ามันเพื่อใหความรอนในชวงแรกตอการใชพลังงานทั้ง
หมด คาใชจายโดยรวมทั้งหมด และเวลาที่ใชในชวงเริ่มตนสํ าหรับกรณีตางๆ แสดงไวในรูปที่ 4.5, 4.6
และ 4.7 ตามลํ าดับ สังเกตไดวาที่อัตราการเพิ่มอุณหภูมิ 2.40 OC/min เสยีคาใชจายโดยรวมนอยที่สุด
แตที่อัตราการเพิ่มที่ 2.73 OC/min ใชเวลานอยที่สุด และที่อัตราการเพิ่ม 3.07 OC/min ใชพลงังานนอย
สุด แตเมื่อเทียบกับที่อัตราการเพิ่มอุณหภูมิ 2.40 OC/min จะใชเวลานานกวาที่อัตราการเพิ่มที่ 2.73
OC/min เพยีง 40 วินาที และเมื่อเทียบกับอัตราการเพิ่มที่ 3.07 OC/min ใชพลงังานมากกวาเพียง
0.018 kW-hr หรอืคิดเปนคาใชจายเทียบกับคาไฟฟาเทากับ 0.032 บาทเทานั้น ถือวาตางกันนอยมาก
จนไมมคีวามส ําคัญเมื่อเทียบกับคาใชจายโดยรวมทั้งหมด ดังนั้นที่อัตราการเพิ่มอุณหภูมิ 2.40
OC/min จงึเปนอตัราทีเ่หมาะสมที่สุด เพราะเสียคาใชจายโดยรวมนอยสุด และใชพลังงานกับเวลา
เกอืบตํ่ าสุดเมื่อเทียบกับอัตราอื่นๆ ดงันัน้จงึอาจสรปุไดวา เสนทางการเดินกระบวนการที่เหมาะสม
(Process Trajectory) ควรใชอัตราการเพิ่มอุณหภูมิของสารตัวกลางเครื่องตมซํ้ าและระยะเวลาการ
เพิม่อุณหภูมิตามเสนกราฟของอัตราการเพิ่มอุณหภูมิ 2.40 OC/min ดงัแสดงในรูปที่ 4.4

ชวงเริม่ตนของกระบวนการตางๆในเชิงปฏิบัติแลว ตองการใชเวลานอยที่สุดเพื่อตองการผลิต
ภัณฑทีไ่ดตามคุณภาพที่กํ าหนดไวใหเร็วที่สุด จึงมักเรงตัวแปรปรับในระบบใหมากที่สุด เพื่อที่ระบบจะ
เคลือ่นตวัไปทีจ่ดุปฏิบัติการที่สถานะคงตัวไดเร็วที่สุด เชน เตาเผามักจะปอนเชื้อเพลิงและอากาศที่
อัตราการไหลสงูสุด เพื่อใหอุณหภูมิในเตาขึ้นถึงจุดที่สถานะคงตัวเร็วที่สุด แตในกระบวนการกลั่น BTX
ของคณุอภสิทิธิ ์ ทัศนา มีสมดุลระหวางวัฏภาคของสารผสมเขามาเกี่ยวของดวย การเรงการเพิ่ม
อุณหภมูขิองเครือ่งตมซ้ํ าหรืออีกความหมายก็คือการเพิ่มอัตราความรอนใหกับหอกลั่น ในอัตราที่สูงก็
จะท ําใหอุณหภมูถิงึจุดสถานะคงตัวไดเร็วก็จริง แตก็ทํ าใหอุณหภูมิที่ชวงลางของหอสูงกวาที่สถานะคง
ตวัไปดวย เปนเหตุใหสารหนัก (โทลูอีนและไซลนี) กลายเปนไอไดมากขึ้น เปนเหตุใหสัดสวนองค
ประกอบของเบนซนีบนยอดหอลดลงตองใชเวลานานขึ้นกวาความบริสุทธิ์จะมีคาเทากับ 0.95 แตถา
ใชอัตราทีต่ํ ่าอัตราการเกิดไอก็จะนอยตาม ทํ าใหระบบเคลื่อนไปสูสถานะคงตัวไดชาตามไปดวย ดังรูป
ที ่4.8 จะเหน็ไดวาการเพิ่มอุณหภูมิที่อัตราตํ่ า กระแสกลั่นจะออกมาชากวาที่อัตราสูง
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รูปที่ 4.5 ปริมาณพลงังานที่ใชในชวงเริ่มตนกับอัตราการเปลี่ยนอุณหภูมิสารตัวกลางเครื่องตมซ้ํ า

รูปที่ 4.6 คาใชจายทั้งหมดในชวงเริ่มตนกับอัตราการเปลี่ยนอุณหภูมิสารตัวกลางเครื่องตมซ้ํ า
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รูปที่ 4.7 เวลาทีใ่ชทัง้หมดในชวงเริ่มตนกับอัตราการเปลี่ยนอุณหภูมิสารตัวกลางเครื่องตมซ้ํ า

รูปที่ 4.8 เวลาทีเ่ร่ิมมกีระแสกลั่นออกจากหอกลั่นกับอัตราการเปลี่ยนอุณหภูมิสารตัวกลาง
                       เครื่องตมซํ้ า
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4.2.2 ผลการจ ําลองการควบคุมใหกระบวนอยูรอบสถานะคงตัว
ระบบควบคุมมีคาตัวแปรปรับคือ อัตราความรอนที่ใหแกนํ้ ามันและอัตราการไหลของกระแส

ปอนยอนกลับ โดยมีคาตัวแปรรบกวนคือ อัตราการไหลเชิงมวลกระแสปอน และสัดสวนสารองค
ประกอบของเบนซีนในกระแสปอน ทํ าการจํ าลองกระบวนการหาทรานเฟอรฟงกชัน (Transfer
Function) สํ าหรับตัวแปรขาออกอันไดแกอุณหภูมิยอดหอ (Stage 1) อุณหภูมิกนหอ (Stage 5) อัตรา
การไหลเชงิมวลกระแสกลั่น และอัตราการไหลเชิงมวลกระแสฐานหอดังสมการ (4.3)
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(4.3)
โดยที่ T1 = อุณหภูมิยอดหอ (Stage 1)

T5 = อุณหภูมิกนหอ (Stage 5)
D = อัตราการไหลเชิงมวลกระแสกลั่น
B = อัตราการไหลเชิงมวลกระแสฐานหอ
L = อัตราการไหลของกระแสปอนยอนกลับ
V = อัตราความรอนที่ใหแกนํ้ ามันใหความรอน
F = อัตราการไหลเชิงมวลกระแสปอน
Z = สดัสวนสารองคประกอบของเบนซีนในกระแสปอน

ทรานเฟอรฟงกชันที่ไดนํ าไปหาคาพารามิเตอรการควบคุม โดยวิธี  ISE ในระบบโครงสรางการควบคุม
แบบ LV ไดดังนี้

• การควบคุมอุณหภูมิยอดหอ โดยอัตราการไหลกระแสปอนยอนกลับ
อัตราการขยาย (Gain : Kc)      =  31.58
คาคงที่เวลาเทอมอินทกิลอ (τI)  =  0.1734

• การควบคุมอุณหภูมิกนหอ โดยอตัราความรอนที่ใหแกนํ้ ามันใหความรอน
อัตราการขยาย (Gain : Kc)      =  0.0052
คาคงที่เวลาเทอมอินทกิลอ (τI)  =  0.3945
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แผนผงักระบวนการและระบบควบคุมแสดงในรูปที่ 4.13 จํ าลองการตอบสนองของอุณหภูมิยอดหอ
และกนหอตอการเปลี่ยนแปลงปจจัยภายนอก ในกรณีแรกนี้ทํ าการเพิ่มอุณหภูมิกระแสปอนจาก 28
OC เปน 56 OC ทีเ่วลา 11 hr. ผลการตอบสนองของอุณหภูมิยอดหอและกนหอแสดงดังรูปที่ 4.9 และ
4.10

รูปที่ 4.9 ผลการตอบสนองของการควบอุณหภูมิยอดหอเมื่อเพิ่มอุณหภูมิกระแสปอน

รูปที่ 4.10 ผลการตอบสนองของการควบอุณหภูมิกนหอเมื่อเพิ่มอุณหภูมิกระแสปอน
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จากรปูทัง้สองจะเหน็วา ถึงแมวาการเปลี่ยนแปลงจะมีขนาดคอนขางใหญระบบยังมีความเสถียร และ
ปรับการตอบสนองเขาสูสมดุลเดิมภายในเวลาประมาณ 8 ชม.หลังเกิดการรบกวนระบบ อยางไรก็ตาม
การปรบัการตอบสนองยังคอนขางชาอยู ในกรณีของอุณหภูมิยอดหอมี offset เลก็นอย แตอุณหภูมิกน
หอไมมี offset เกดิขึน้เมือ่ระบบเขาสูสถานะคงตัวแลว ไดทดลองใสสิ่งรบกวนระบบอีกครั้งโดยการเพิ่ม
อัตราการไหลของกระแสปอนที่เวลา 51 hr ผลการตอบสนองของกระบวนการแสดงดังรูปที่ 4.11 และ
4.12

จากการสงัเกตรูปที่ 4.11-4.12 พบวา อุณหภูมิยอดหอเพิ่มข้ึนจากเดิมประมาณ 0.3 ๐c ใน
ขณะทีอุ่ณหภมูยิอดหอคงตัว ระบบมีความเสถียร กระบวนการกลับเขาสูสมดุล ในเวลาประมาณ 6
ชม. ผลของการเปลี่ยนอัตราปอนคงสงผลใหองคประกอบยอดหอเปลี่ยนไปจึงทํ าใหอุณหภูมิยอดหอ
สูงขึ้น

ตารางที่ 4.14 เวลาทีก่ระบวนการใชในการตอบสนองตอส่ิงรบกวนเพื่อเขาสูสถานะคงตัวใหม
เวลาทีก่ระบวนการเขาสูสถานะคงตัวใหม (hr)
อุณหภูมิยอดหอ (T1) อุณหภูมิกนหอ (T5)

• ไมมีเครื่องควบคุม
เพิ่มอัตราการไหล 20%
(3.45  4.14 kg/hr)

13.37 21.35

• มีเครื่องควบคุม
เพิ่มอุณหภูมิข้ึน  100%
(28  56 OC)

11.40 12.80

เพิ่มอัตราการไหล 20%
(3.45  4.14 kg/hr)

12.10 8.25

จากตารางที ่ 4.14 ผลการจํ าลองแสดงการตอบสนองของกระบวนการตอส่ิงรบกวนสํ าหรับ
หอกลั่นที่มีระบบควบคุมโครงสรางแบบ LV พบวาหอกลั่นที่มีระบบควบคุมเขาสูสถานะคงตัวไดเร็ว
กวาตอนทีไ่มมีระบบควบคุม โดยเฉพาะการควบคุมอุณหภูมิกนหอเร็วขึ้นถึงรอยละ 61 เมื่อถูกรบกวน
โดยการเพิม่อัตราการไหลของกระแสปอน สวนการควบคุมอุณหภูมิยอดหอเร็วขึ้นเล็กนอยเพียงรอยละ
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9 เมือ่ถกูรบกวนในลักษณะเดียวกัน อาจเปนเพราะผลการควบคุมจากเครื่องควบคุมอุณหภูมิยอดหอ
โดยใชกระแสปอนยอนกลับมีผลกระทบนอยตออุณหภูมิยอดหอ

รูปที่ 4.11 ผลการตอบสนองของการควบอุณหภูมิยอดหอเมื่อเพิ่มอัตราการไหลกระแสปอน

รูปที่ 4.12 ผลการตอบสนองของการควบอุณหภูมิกนหอเมื่อเพิ่มอัตราการไหลกระแสปอน
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4.2.3 สรปุขัน้ตอนปฏิบัติการชวงเริ่มตนสํ าหรับการทดลอง

ขั้นตอนที่ 1 : เปดวาลวของกระแสปอนที่อัตราการไหล 3.45 kg/hr และวาลวของกระแสปอนพิเศษ
เปดเตม็ที่เพื่อเติมสารใหกับหอกลั่นและบอที่ฐานหอ (Sump) เมือ่ระดับของเหลวใน
บอฐานหอมีความสูง 22 cm หรอืประมาณรอยละ 40 ของความสูงบอ ใหปดวาลว
ของกระแสปอนพิเศษทันที

ขั้นตอนที่ 2 : เปดวาลวกระแสนํ้ าหลอเย็นอุณหภูมิ 31 OC ทีอั่ตราการไหล 28.32 kg/hr
ข้ันตอนที่ 3 : เมือ่ระดับของเหลวในบอสูงถึง 25 cm หรอืประมาณรอยละ 45 ของความสูงบอ เดิน

เครือ่งสบูท ํางานเพื่อดันนํ้ ามันถายโอนความรอน (Transcal-N ของบริษัท บีพี ออยล
(ประเทศไทย) จํ ากัด) เขาเครื่องตมซ้ํ า พรอมกันนั้นเปดสวิตซไฟเพื่อเดินเครื่องให
ความรอน (ในการทดลองใชขดลวดความรอนเปนตัวใหความรอนกับนํ้ ามัน) โดยเพิ่ม
อุณหภูมิของนํ้ ามันดวยอัตรา 2.40 OC/min หลงัจากอณุหภูมิของนํ้ ามันขึ้นถึง 100 OC
ใหเปลี่ยนอัตราการเพิ่มอุณหภูมิมาเปน 1.83 OC/min จนกระทัง่อุณหภูมิมีคาเทากับ
122  OC ท ําการควบคุมอุณหภูมิใหคงที่ตอไป ณ คานี้ โดยเดินเครื่องควบคุมอุณหภูมิ

ขั้นตอนที่ 4 : เมือ่อุณหภูมิยอดหอขึ้นถึงประมาณ 80 OC และระดับของเหลวในถังรองรับสารกลั่น
(Reflux Drum) สูงประมาณ 3 cm หรอืรอยละ 10 ของความสูงถัง เปลี่ยนปฏิบัติการ
จากการปอนยอนกลับทั้งหมด (Total Reflux) มาเปนปอนยอนกลับเพียงบางสวน
โดยก ําหนดสัดสวนปอนยอนกลับ (Reflux Ratio) เทากบั 4.42 และเปดวาลวกระแส
กลัน่ที่อัตราการไหล 1.89 kg/hr เพื่อดึงผลิตภัณฑออกมา

ข้ันตอนที่ 5 : เปดวาลวกระแสฐานหอที่อัตราการไหล 1.56 kg/hr เมือ่ระดับของเหลวในบอฐานหอ
สงูเกินครึ่งบอ

ข้ันตอนที่ 6 : เดนิระบบควบคุมที่ออกแบบไวทํ างานเพื่อควบคุมกระบวนการใหเขาสูสถานะคงตัวและ
รักษากระบวนการใหอยูรอบสถานะคงตัวตอไป



บทที่ 5
สรุปผลการวิจัย อธิปรายผล และขอเสนอแนะ

5.1 สรปุผลการวิจัย
จากการจํ าลองที่สถานะคงตัว ประสิทธิภาพเมอรฟรีของสารองคประกอบเบนซีน ที่จํ านวนชั้น

จากการออกแบบเชิงลัด (Shortcut Design) และจากการจํ าลองหอกลั่นเดี่ยว มีประสิทธิภาพชั้นรอย
ละ 32.13 และรอยละ 53.95 ตามลํ าดับ ซึ่งเมื่อเทียบกับการจํ าลองโดยละเอียดในกรณีที่ 3 (จํ าลอง
สวนของหอกลั่นโดยอิงกับลักษณะและขนาดของเบด รวมทั้งความสูงตลอดชวงของเบดบรรจุ ที่ประ
สทิธิภาพรอยละ 100) ใชเพยีง 5 ชัน้ และผลคํ านวณดานการใชพลังงาน อัตราความรอนโดยเฉลี่ยของ
ทัง้ 3 กรณีที่ดึงออกของเครื่องควบแนนเทากับ 1,463 Watt อัตราความรอนโดยเฉลี่ยที่ใหจากเครื่องตม
ซํ ้าเทากับ 1,486 Watt ซึง่จากการทดลองเครือ่งควบแนนดึงความรอนออกมาดวยอัตรา 1,144 Watt
นอยวาแบบจํ าลอง 319 Watt หรอืรอยละ 28 เทียบกับผลการทดลอง และเครื่องตมซํ้ าใหความรอนที่
อัตรา 12,656 Watt เกนิจากแบบจํ าลองมา 11,170 Watt

 สํ าหรับความคลาดเคลื่อนของอัตราการดึงความรอนของเครื่องควบแนนจากการทดลองแตก
ตางจากแบบจ ําลองนอยกวาความคลาดเคลื่อนของเครื่องตมซ้ํ ามาก เพราะสาเหตุนาจะมาจากการวัด
อัตราการไหลของนํ้ าหลอเย็นผิดพลาดเพียงอยางเดียว แตของเครื่องตมซํ้ ามีสาเหตุอ่ืนๆอีก ได
ประมาณความผิดพลาดของอัตราความรอนที่เกินมาไวดังนี้

• จากการวัดอัตราการไหลผิดพลาดรอยละ 25
อัตราความรอนที่เกิน=   3,164   Watt

• จากอปุกรณวัดอุณหภูมิ ทํ าใหผลตางอุณหภูมิขาเขาและออกของนํ้ ามันใหความ
รอนผิดพลาดไป 5 OC
อัตราความรอนที่เกิน=   3,516   Watt

• จากการสญูเสียความรอนรอยละ 10 ของอัตราความรอนทั้งหมด
อัตราความรอนที่เกิน=   1,266   Watt

• อ่ืนๆไมทราบสาเหตุ =   3,225   Watt

ผลการจ ําลองเชิงผลวัต เพื่อหาอัตราการเพิ่มอุณหภูมินํ้ ามันใหความรอนของเครื่องตมซ้ํ าที่ 30
นาทแีรกนบัจากของเหลวในบอกนหอมีเกินครึ่ง ที่อัตราการเพิ่มเทากับ 2.40 OC/min เปนอัตราที่
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เหมาะสมทีสุ่ด เพราะเสียคาใชจายโดยรวมของชวงเริ่มตนนอยที่สุดเทากับ 7.75 บาท (คดิจากคาพลัง
งานทัง้หมดทีใ่ชและผลิตภัณฑที่สูญเสียไปเพราะคุณภาพตํ่ ากวาที่กํ าหนด) และใชพลังงานกับเวลา
เกอืบต่ํ าสดุเมือ่เทียบกับอัตราอื่นๆ รวมทั้งกระแสกลั่นออกมาเร็วที่สุดดวย สวนชวงหลังเริ่มจากที่
อุณหภมูขิองชวงแรกขึ้นถึงคาสูงสุดเทากับ 100 OC จากนัน้เพิม่อุณหภูมิขึ้นไปที่คาสถานะคงตัวเทากับ
122 OC โดยใชเวลาอกี 12 นาที ดังนั้นสรุปไดวา เสนทางการเดินกระบวนการที่เหมาะสม (Process
Trajectory) ควรใชอัตราการเพิ่มอุณหภูมิของสารตัวกลางเครื่องตมซ้ํ าและระยะเวลาการเพิ่มอุณหภูมิ
ตามเสนกราฟของอัตราการเพิ่มอุณหภูมิ 2.40 OC/min ดงัแสดงในรูปที่ 4.4

ผลการควบคุมดวยระบบควบคุมโครงสรางแบบ LV การตอบสนองของกระบวนการตอส่ิงรบ
กวนใชเวลาเขาสูสถานะคงตัวใหมไดเร็วขึ้นกวาตอนที่ไมมีระบบควบคุม โดยการควบคุมอุณหภูมิกน
หอเรว็ขึน้รอยละ 61 สวนการควบคุมอุณหภูมิยอดหอเร็วขึ้นรอยละ 9

5.2 ขอเสนอแนะ
1. เพือ่ลดความคลาดเคลื่อนของอัตราความรอนที่ดึงออกและใหแกกระบวนการ ควรมี

อุปกรณและวิธีการวัดอัตราการไหลของสารตัวกลางทั้งเครื่องตมซ้ํ าและเครื่องควบแนน และอุปกรณ
การวดัอณุหภมูทิีใ่หความถูกตองกวานี้ เพราะจากการเทียบความคลาดเคลื่อนกับเทอรโมมิเตอรมี
ความคลาดเคลื่อน 4 ถึง 6 OC

2. ชวงการปรบัอัตราการเปลี่ยนอุณหภูมิควรมีมากกวานี้ ในงานวิจัยนี้ใช 2 ชวงอาจจะเพิ่ม
เปน 3 ถงึ 5 ชวง หรือเพิ่มจํ านวนตัวแปรปรับ เพราะจะทํ าใหไดคาของฟงกชันจุดประสงคที่ตองการ
เหมาะสมมากขึน้ (ในงานวิจัยนี้หมายถึงคาใชจายโดยรวมของการปฏิบัติการชวงเริ่มตน)

3. ส ําหรบัระบบควบคุมที่การควบคุมอุณหภูมิยอดหอ ใชเวลาในการกลับเขาสูสถานะคงตัว
ใหมเร็วกวาไมมีเครื่องควบคุมเล็กนอย แกไขใหใชเวลานอยลงไดโดยการเพิ่มคาอัตราการขยาย (Gain
Controller) ของเครือ่งควบคุม แตอยางไรก็ตามถาใหคาที่ไมเหมาะสม การตอบสนองอาจจะแกวง
และใชเวลาเขาสูสถานะคงตัวนานกวาเดิมก็เปนได และคาอัตราการไหลของกระแสปอนยอนกลับตอง
ไมมากเกนิไป เพราะจะทํ าใหไดกระแสกลั่นนอยกวาที่ตองการ หรืออีกทางเลือกหนึ่งคือเปลี่ยนโครง
สรางระบบควบคุมที่ดีกวาโครงสรางแบบ LV
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ภาคผนวก



ภาคผนวก ก
ความหมายของบล็อกปฏิบัติการใน Aspen Plus

ตารางภาคผนวก ก.1 ความหมายของบล็อกปฏิบัติการใน Aspen Plus

ชนิด
แบบจํ าลอง
บลอ็กปฏิบัติการ คํ าอธิบาย

เครื่องผสม/แบง
(Mixers/Splitters)

Mixer
FSplit
SSplit

Stream mixer
Stream splitter
Substream splitter

เครื่องแยก
(Separators)

Flash2
Flash3
Decanter
Sep
Sep2

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

เครื่องแลกเปลี่ยนความ
รอน
(Heat Exchangers)

Heater
HeatX
MHeatX
Hetran

Aerotran

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

หอกลั่น
(Columns)

DSTWU
Distl
RadFrac
Extract
MultiFrac

SCFrac
PetroFrac
RateFrac
BatchFrac

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

RStoic
RYield
REquil
RGibbs
RCSTR
RPlug
RBatch

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

เครื่องเปลี่ยนความดัน
(Pressure Changers)

Pump
Compr
Mcompr
Pipeline

Pipe

Valve

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

เครื่องปรับ
(Manipulators)

Mult
Dupl
CIChng

Stream multiplier
Stream duplicator
Stream class changer



ภาคผนวก ข
การคํ านวณอัตราความรอน

ภาคผนวก ข.1 การค ํานวณอตัราการถายเทความรอนในเครื่องแลกเปลี่ยนความรอนของการ
ทดลอง

• เครื่องควบแนนขนาดเล็ก (HX – 01) : ค ํานวณจากดานกระแสปอน
อัตราการไหลเชิงมวล        3.28 kg/hr
ความจุความรอน (CP) ขาเขา 1,684.64 J/kg.K
ความจุความรอน (CP) ขาออก 1,808.75 J/kg.K
   ∴ความจุความรอนโดยเฉลี่ย 1,746.70 J/kg.K
ผลตางอุณหภูมิ  =  ขาออก – ขาเขา
                         =  54 – 28  =  26  OC
∴อัตราความรอนที่กระแสปอนไดรับ  =  3.28 ×  1,746.70 ×  26 / 3600  J/sec

         =  41.37  J/sec (Watt)

• เครื่องควบแนนขนาดใหญ (HX – 02) : ค ํานวณจากดานกระแสนํ้ าหลอเย็น
อัตราการไหลเชิงมวล    651.72 kg/hr
ความจุความรอน (CP) ขาเขา 3,885.88 J/kg.K
ความจุความรอน (CP) ขาออก 4,235.47 J/kg.K
   ∴ความจุความรอนโดยเฉลี่ย 4060.67 J/kg.K
ผลตางอุณหภูมิ  =  ขาออก – ขาเขา
                         =  31.5 – 30  =  1.5  OC
∴อัตราความรอนที่กระแสนํ้ าหลอเย็นไดรับ
                         =  651.72 ×  4,060.67 ×  1.5 / 3600  J/sec
                         =  1,102.67  J/sec (Watt)

• เครื่องตมซ้ํ า (HX – 03) : ค ํานวณจากดานกระแสนํ้ ามันใหความรอน
อัตราการไหลเชิงมวล 1,120.33 kg/hr
ความจุความรอน (CP) ที่ 121 OC      0.54 kcal/kg. OC
หรือเทากับ 2,259.36 J/kg. OC
ผลตางอุณหภูมิ  =  ขาเขา - ขาออก
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                         =  122 - 104  =  18  OC
∴อัตราความรอนที่กระแสนํ้ ามันให
                         =  1,120.33 ×  2,259.36 ×  18 / 3600  J/sec
                         =  12,656.15  J/sec (Watt)

ภาคผนวก ข.2 การประมาณความผิดผลาดอัตราใหความรอนที่เกินของเครื่องตมซํ้ าจากการ
ทดลอง

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

• ความผดิผลาดจากอุปกรณวัดอุณหภูมิ ทํ าใหผลตางอุณหภูมิขาเขาและออกของนํ้ า
มนัใหความรอนผิดผลาดไป 5 OC
∴ อัตราความรอนที่เกิน =  1,120.33 ×  2,259.36 ×  5 / 3600  J/sec
                        =  3,515.60  J/sec (Watt)

• ความผดิผลาดจากการสูญเสียความรอน 10% ของอัตราความรอนทั้งหมด ใหกับส่ิง
แวดลอม
∴ อัตราความรอนที่เกิน =  12,656.15 ×  0.10  =  1,265.61  J/sec (Watt)

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

ภาคผนวก ข.3 การค ํานวณอัตราความรอนที่ตองดึงออกเพื่อลดอุณหภูมิและใหกับกระแสปอน
ยอนกลับของการจํ าลองกรณที่ 1 และ 3

• กรณีที่ 1
อัตราการไหลเชิงมวล (กระแสกลลั่น + กระแสปนอยอนกลับ)

=  10.61  kg/hr
คาความจุความรอนของสาร  =  1,831.70  J/kg-K
ความตางอุณหภูมิ =  80.21 – 31  =  49.21  OC
∴อัตราความรอนที่ตองดึงออกเพื่อลดอุณหภูมิ

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

∴อัตราความรอนที่ตองใหเพื่อเพิ่มอุณหภูมิกระแสปอนยอนกลับ
=  265.60 ×  สดัสวนปอนยอนกลับ / (สัดสวนปอนยอนกลับ +1)
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=  265.60 ×  4.42 / (4.42 +1)  =  216.59  J/sec (Watt)

• กรณีที่ 3
อัตราการไหลเชิงมวลกระแสกลลั่น 1.90  kg/hr
อัตราการไหลเชิงมวลกระแสปอนยอนกลับ 8.37  kg/hr
รวมอัตราการไหลที่ออกจากเครื่องควบแนนขนาดใหญทั้งหมด =  10.26  kg/hr
คาความจุความรอนของสาร  =  1,946.40  J/kg-K
ความตางอุณหภูมิ =  81.16 – 31  =  50.16  OC
∴อัตราความรอนที่ตองดึงออกเพื่อลดอุณหภูมิ

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

∴อัตราความรอนที่ตองใหเพื่อเพิ่มอุณหภูมิกระแสปอนยอนกลับ
=

278.25 ×  อัตราการไหลเชิงมวลกระแสกลั่น / (อัตราการไหลเชิงมวลที่ออกจากเครื่อง
ควบแนนขนาดใหญ)

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



ภาคผนวก ค
การคํ านวณพารามิเตอรการควบคุม

ตัวแปรปรับ 1. อัตราการไหลเชิงมวลกระแสปอนยอนกลับ : STREAMS("REFLUX-
I").Fm

2. อัตราความรอนที่ใหแกนํ้ ามันความรอน : BLOCKS("HEATER").QR
ตัวแปรรบกวน 1. อัตราการไหลเชิงมวลกระแสปอน : STREAMS("FEED-I").Fm

2. สัดสวนสารองคประกอบเบนซีนในกระแสปอน : STREAMS("FEED-
I").ZmR("BENZENE")

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

ตารางภาคผนวก ค.1 ผลการเปลี่ยนแปลงตัวแปรขาออกเมื่อเปลี่ยนอัตราการไหลเชิงมวลกระแส
ปอนยอนกลับ

คาเริ่มตน คาสุดทาย
เวลาเริ่มตน

(hr)
เวลาสิ้นสุด

td (hr)
เวลาตอบสนอง

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

คาเริ่มตน คาสุดทาย
เวลาเริ่มตน

(hr)
เวลาสิ้นสุด

td (hr)
เวลาตอบสนอง

100% (hr)

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

ตารางภาคผนวก ค.3 ผลการเปลี่ยนแปลงตัวแปรขาออกเมื่อเปลี่ยนอัตราการไหลเชิงมวลกระแส
ปอน

คาเริ่มตน คาสุดทาย
เวลาเริ่มตน

(hr)
เวลาสิ้นสุด

td (hr)
เวลาตอบสนอง

100% (hr)

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

ตารางภาคผนวก ค.4 ผลการเปลี่ยนแปลงตัวแปรขาออกเมื่อเปลี่ยนสัดสวนสารองคประกอบเบน
ซนีในกระแสปอน

คาเริ่มตน คาสุดทาย
เวลาเริ่มตน

(hr)
เวลาสิ้นสุด

td (hr)
เวลาตอบสนอง

100% (hr)

STREAMS("FEED-I").ZmR("BENZENE") 0.5946 0.7
BLOCKS("PACK-CL").Stage(1).T (OC) 82.3682 82.3932 180 180.1 241
BLOCKS("PACK-CL").Stage(5).T (OC) 99.6215 98.9796 180 180.25 237.5
STREAMS("DISTIL-I").Fm (kg/hr) 1.89553 2.24977 180 180.1 206.1
STREAMS("BOTTOM-I").Fm (kg/hr) 1.55413 1.11428 180 181.25 205
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ตารางภาคผนวก ค.5 ผลการค ํานวณพารามิเตอรในทรานเฟอรฟงกชันของตัวแปรปรับกับตัวแปร
รบกวนที่มีตอตัวแปรขาออก

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

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

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

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

ภาคผนวก ค.6 ตวัอยางการคํ านวณ td, Gain และ τ
ใชขอมูลของการเปลี่ยนอัตราการไหลเชิงมวลกระแสปอนยอนกลับตออุณหภูมิยอดหอ

td =เวลาสิ้นสดุ td - เวลาเริ่มตน
=101.05 – 101 = 0.05 hr

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

τ =(เวลาตอบสนอง 100% - เวลาเริ่มตน)/4
= (102.6 – 101)/4 = 0.3875

ภาคผนวก ค.7 ตวัอยางการคํ านวณพารามิเตอรการควบคุม KC และ τI

จากวิธีการปรับแตงพารามิเตอรโดยวิธี ISE
1

1
b

d
C

t

K

a
K 






=
τ

2

2

b

d
I

t

a






=
τ

ττ

a1 = 1.305, b1 = -0.959 และ a2 = 0.492, b2 = 0.739
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-31.578
3875.0
05.0

2945.0
305.1 959.0

=







−
=

−

CK

0.17343
3875.0
05.0

492.0
3875.0 739.0

=





=Iτ



ภาคผนวก ง
แฟมขอมูลปอนการจํ าลองออกแบบเชิงลัด

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

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

DYNAPLUS
    DPLUS RESULTS=ON

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

DEF-STREAMS CONVEN ALL

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

DATABANKS PURE10  / AQUEOUS  / SOLIDS  / INORGANIC  /  &
        NOASPENPCD

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

FLOWSHEET
    BLOCK CL IN=FEED OUT=DIST BOTTOM

PROPERTIES RK-SOAVE

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

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

BLOCK-REPORT INCL-BLOCKS=CL

STREAM-REPOR MOLEFLOW MOLEFRAC MASSFRAC

PROPERTY-REP PARAMS PCES PARAM-PLUS
;
;



ภาคผนวก จ
แฟมขอมูลปอนการจํ าลองหอกลั่นเดี่ยวสํ าหรับปฏิบัติการชวงเริ่มตน

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

State\Input Files\case2.inp
;

DYNAPLUS
    DPLUS RESULTS=ON

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

DEF-STREAMS CONVEN ALL

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

DATABANKS PURE10  / AQUEOUS  / SOLIDS  / INORGANIC  /  &
        NOASPENPCD

PROP-SOURCES PURE10  / AQUEOUS  / SOLIDS  / INORGANIC

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

HENRY-COMPS HC-1 N2

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

PROPERTIES UNIFAC HENRY-COMPS=HC-1
    PROPERTIES NRTL

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

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

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

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

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

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

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

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

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

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

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

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

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

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

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

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



ภาคผนวก ฉ
แฟมขอมูลปอนการจํ าลองหอกลั่นแบบละเอียด

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

DYNAPLUS
    DPLUS RESULTS=ON

TITLE 'F1-R4-No15'

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

DEF-STREAMS CONVEN ALL

SYS-OPTIONS INTERPRET=YES TRACE=YES

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

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

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

ADA-SETUP
    ADA-SETUP PROCEDURE=REL9

HENRY-COMPS HC-1 N2

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

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

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

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

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

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

DEF-STREAMS CONVEN HT-BOT-O

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

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

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

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

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

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

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

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

BLOCK TANK-F MIXER
    PARAM PRES=107.

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

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

BLOCK SPLIT-B FSPLIT
    FRAC BOTTOM-I 0.004

BLOCK SPLIT-C FSPLIT
    FRAC DISTIL-I 0.185

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

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

BLOCK SUMP FLASH2
    PARAM PRES=102.52 DUTY=0.

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

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

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

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

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

BLOCK V-BOT2 VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

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

BLOCK V-CDBOT VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

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

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

BLOCK V-CON1 VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

BLOCK V-CON2 VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

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

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

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

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

BLOCK V-FEED2 VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

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

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

BLOCK V-HTBOT VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

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

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

BLOCK V-LSUMP VALVE
    PARAM P-OUT=102.21

BLOCK V-PREFD VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

BLOCK V-PTDIST VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

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

BLOCK V-TOP VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

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

BLOCK V-VSUMP VALVE
    PARAM P-DROP=0.1

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

BLOCK-REPORT COMPBAL

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

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