
thermal, indicating that the formation of SO2 progressed to a small
degree with increasing coal. This stabilization occurred because rather
than segregating from the rice husks and prolonging the exposure to the
combustion process in the bed, part of the fine coal particles joined the
flue gases, providing little time for sulphur to be oxidized to SO2. The
results suggested that rice husks co-firedwith both sizes of coal particles
created SO2 emissions under the Thai emission limits (b236 ppm).

3.4. Combustion efficiency

The combustion efficiency (Ec) employed in the present study can
be expressed by Eq. (6) [9,26].

Ec = Ef−Efg−Eash
� �

= Ef
h i

× 100% ð6Þ

where Ef is the higher heating value of the fuel, Eash is the energy loss
as unburned carbon in the ash, and Efg is the energy loss as carbon
monoxide in the flue gas.

3.4.1. The effect of coal share and coal-feed position
In general, Ec N98% were attainable. Fig. 8 depicts variations in Ec and

bed temperature (at 640 mm) between coal shares. All results were
obtained from firing 5–10 mm coal in two coal-feeding scenarios:
introducing coal above or below the recirculating ring. In both cases,
better Ec were stimulated by co-firing rice huskswith coal. Themore coal
that was blended, the higher the Ec. In conjunction, bed temperatures
tended to escalate with increasing coal fraction. The lower Ec obtained

from feeding coal above the recirculating ring may be attributed to a
higher elutriation rate of fine particles formed by fragmentation.

3.4.2. The effect of coal share and coal size
Fig. 9 illustrates how coal share and coal size affected the

combustion efficiency. The bed temperature on which Ec was

Fig. 8. Effect of coal share and coal-feeding position on bed temperature and
combustion efficiency (coal size 5–10 mm).

Fig. 7. Effect of coal share and coal size on emissions, (a) O2, (b) CO, (c) NOx, and (d) SO2 (feeding coal beneath the recirculating ring).
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contingent was also of interest. All experiments in Fig. 9 participated
with the below-feeding cases. Generally, Ec N98%were achievable. Co-
firing rice husks with coal has been proven efficient in Ec enhance-
ment, particularly for 5–10 mm coal. Firing rice husks alone gave the
minimum Ec of 98.3%, while co-firing with 25% thermal coal reached
the pinnacle of performance of 99.5% Ec. Mixing 5–10 mm coal at 10%
thermal, a rise in Ec was observed, but adding more coal from 10 to
25% thermal, Ec tended to be insensitive to the extra coal, probably
due to comparable resident times for all coal fractions. For b5 mm
coal, Ec also increased as coal was blended at 10% thermal. However,
with the continuous increase in coal, there was an inclination for Ec to
dropwith respect to coal increment. This drop likely occurred because
of higher elutriation rates from merging more light coal. When the Ec
of the two coal groups were compared, Ec was lower when co-firing
was performed with small-sized-coal. This smaller value was the
result of fine coal particles effortlessly escaping the combustor as
incompletely-burnt-particles.

4. Conclusions

A short-combustion-chamber fluidized-bed combustor (SFBC) of
225 kWth capacity was tested to evaluate its characteristics and
performance. The effects of coal size (b5 mm and 5–10 mm) and coal-
feed location (above and below a recirculating ring)were investigated.
The influence of coal-blend fraction (0–25 thermal %) was also
analyzed. Axial temperature profiles revealed vigorous combustion
beneath the recirculating ring. NOx development along the combustor
height was closely linked to accessible O2. The formation and
decomposition of NOx within the combustor via homogeneous and
heterogeneous reactions were apparent. An environment with a lack
of O2 but an abundance of CO seemed to impede the formation of NOx.
Regarding the effects of coal share and coal-feed location on emissions,
when coal was fed below the recirculating ring, NOx emissions could
be alleviated by blending more coal into the fuel mixture due to the
appreciable increase in calcium oxide and moderate decrease in
oxygen (energy basis). However, when coal was fed above the
recirculating ring, high coal content did not seem to be beneficial to
NOx reduction. The NOx emissions from co-combustion were com-
pared for feeding b5 mm and 5–10 mm coal below the recirculating
ring. Co-firing with large-sized coal (5–10 mm) tended to reduce NOx
emissions more effectively, presumably due to the higher char
inventory in the bed.

Finally, the results suggested that, although stand-alone combus-
tion and co-combustion in the SFBC can satisfy Ec (mostly N98%), CO
emissions (64–104 ppm, at 6% O2) and SO2 emissions (10–22 ppm, at

6% O2) under all tested conditions, NOx emissions under some
circumstances exceeded the Thai regulations. Therefore, for NOx
emissions (208–244 ppm, depending on share and size of coal),
feeding coal below the recirculating ring is recommended for both
b5 mm and 5–10 mm coal. Additionally, the thermal percentage of
coal in the fuel mixture should be 20–25%.
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a b s t r a c t

This study extensively investigated temperature and emission characteristics, and the performance of
co-firing rice husk with coal in a cyclonic fluidized-bed combustor (W-FBC) of 125 kWth nominal capacity.
TheW-FBC integrated the distinct features of cyclonic/vortex and fluidized-bed combustion. Fluidization,
without any inert material, can be accomplished by the stirring blades and vortex ring. The combustor
was equipped with a multi-passes water coil to regulate the bed temperatures, varying 800–900 �C. Rice
husk was co-fired with coal, a supplementary fuel, with coal blending ratios of 0–25% by thermal basis.
The radial temperature profiles displayed vortex combustion along the wall, while the axial temperature
profiles suggested a well-mixed condition in the lower part. The large depletion of O2 and proliferation of
CO in the lower part revealed vigorous combustion beneath the vortex ring. A reducing atmosphere
appeared unfavorable to NOx formation. The combustor showed satisfied Ec, mostly >98.5%. The optimum
operating conditions with respect to NOx emissions were: (1) the thermal percentage of coal not >20%,
and (2) bed temperatures between 800 and 850 �C. Otherwise, NOx emissions would exceed the regula-
tions; even CO and SO2 emissions were well acceptable.

� 2011 Elsevier Ltd. All rights reserved.

1. Introduction

The rapid economic growth of developing and developed coun-
tries results in a high energy demand all over the world. The energy
resources nowadays are mostly derived from fossil fuel combustion
which is acknowledged as enhancing global warming caused by the
release of greenhouse gas emissions. Besides generating air pollu-
tion, fossil fuels will not last long; therefore to serve the increasing
energy demand and to mitigate the greenhouse effect, renewable
energy resources such as solar, wind, hydraulic and biomass are
recognized as another alternative for heat and electricity genera-
tion. To produce energy from biomass, the thermo-chemical con-
version technologies including combustion, gasification and
pyrolysis have been utilized but combustion has been shown the
most efficient technology [1–3]. Biomass combustion is an increas-
ingly attractive position in energy and climate change combat
issues in many regions of the world, due to its ‘‘CO2-neutral’’. The
amount of CO2 liberated from combustion of biomass is comparably
consumed by plants in the photosynthesis process. Thus, there is no
additional burden of CO2 in the atmosphere. Among the combus-
tion technologies–grate-firing, suspension combustion and fluid-
ized-bed combustion (FBC)–, the FBC has been proven to be the

promising and versatile technology for converting biomass to use-
ful energy due to its inherent advantages in fuel flexibility, and
low operating temperature and low emissions.

A significant amount of research has been carried out on FBC for
mono firing of biomass fuels such as rice husk [1,4–9], sugar cane
bagasse [10], saw dust [11], olive cake [12], and cotton stalk [13].
Aiming to moderate emissions from coal combustion and to
enhance combustion efficiency, many researchers have intensively
emphasized on coal co-firing with biomass fuels as supplementary
fuels—rice husk [14,15], palm kernel [15], rice straw [16,17], forest
residues [18–20], olive oil industry residues [21,22], and peach and
apricot stone [23]. Contrary to the above studies, which typically
utilized biomass as a supplementary fuel, our previous studies
[24,25] stressed firing of the combination of biomass as a primary
fuel and coal as a supplementary fuel.

Thailand is well-blessed with renewable energy resources. Rice
husk, a by- product from the milling process, is the most promi-
nent agricultural residue in quantity which is annually generated
approximately 5 million tons or equivalent to 7.5 � 107 GJ. Usually,
biomass fuels can not easily be fluidized due to their irregular
shape; thus an inert material is used to facilitate the fluidized
bed of biomass fuels. Recent studies [8,9,24,25] exploited air/water
cooled stirring blades to foster the fluidization combustion of rice
husk and to prevent the loose agglomeration formed by burning
char particles adhering together. Consequently, no inert material
is necessary to mix with rice husk.
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Recently, Madhiyanon et al. has developed a novel cyclonic flu-
idized-bed combustor (W-FBC) which integrated the distinct fea-
tures of cyclonic and fluidized-bed combustion. The experiments
were conducted on both stand-alone biomass combustion [8],
and co-firing with coal [24]. The comparisons of the significant per-
formance parameters–emissions and combustion efficiency–for
various technologies, including the present study, are summarized
in Table 1. The comparative data were made for firing pure rice
husk and co-firing rice husk with coal experiments.

Since rice husk is a seasonal residue, by co-firing with coal used
as a complementary fuel instead of stand-alone rice husk firing, an
intermittent supply of biomass would not be an issue; otherwise a
lack of biomass in a deficient season may result in unreliability of
fuel supply to the biomass power plant. Therefore, this study aims

to investigate the combustion characteristics of rice husk co-fired
with coal in a cyclonic fluidized-bed combustor (W-FBC). Rice husk
is used as the main fuel while utilizing coal as a complementary
fuel. In contrast to our previous works [8,24], the swirl flow of
the primary air started above the vortex ring. In the present study,
to circumscribe two distinct features of combustion (i.e., the vortex
and fluidized-bed combustion) to take place beneath the vortex
ring, tangential injection of the primary air was shifted down to
an elevation under the vortex ring. Besides, the present system
was equipped with a multi-passes water coil placed in the combus-
tion zone in order to regulate the bed temperatures as desired,
while they varied for the previous experiments, depending on
the excess air and coal shares. Therefore, among the objectives of
this study is to clarify the consequential influences on the

Table 1
Comparison of combustion performance between the W-FBC and other combustion technologies when firing pure rice husk, and co-firing husk with coal.

System description and operating conditions System capacity and blend parameter Results Refs

Emissions (ppm at 6%O2) Combustion
efficiency (%)

CO NOx SO2

Cyclonic fluidized-bed combustor (W-FBC)
– fluidizing air = 1.0–1.9 m/s
– Excess air = 67–130%
– bed temperature > 1000 �C

100 kWth, 100% rice husk 50–400 350–425 N/A >98 [8]

Circulating fluidized-bed combustor (CFBC)
– fluidizing air = 0.8–2 m/s
– air split ratio = 5:5–7:3
– Excess air = 10–20%
– bed temperature 800 �C

1000 kWth, 100% rice husk 200–800 150–220 50–100 >97 [5]

Short-combustion-chamber fluidized-bed combustor (SFBC)
– fluidizing air = 0.5–0.9 m/s
– Excess air = 80–130%
– bed temperature >1000 �C

250 kWth, 100% rice husk 50–550 230–350 N/A >99 [9]

Cyclonic fluidized-bed combustor (W-FBC)
– fluidizing air = 1.35 m/s
– Excess air = 60–120%
– bed temperature >1000 �C

120 kWth, Co-firing at coal shares
of 0–25% thermal basis

60–260 260–416 15–180 >97 [24]

Short-combustion-chamber fluidized-bed combustor (SFBC)
– fluidizing air = 0.4–0.7 m/s
– Excess air = 76%
– bed temperature >950 �C

250 kWth, Co-firing at coal shares
of 0–25% thermal basis

15–130 290–310 20–230 >97 [25]

N/A: Data were not available.

Fig. 1. Schematic diagram of the W-FBC testing facilities.
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combustion efficiency and gas emissions, particularly NOx emis-
sions typically high when N-volatiles is subject to a high bed tem-
perature as reported by our previous works [8,9,24,25]. The effects
of blending ratios at different bed temperatures on the combustion
efficiency and gas emissions are also investigated.

2. Experiment set-up

2.1. Apparatus

The current cyclonic fluidized-bed combustor (W-FBC),
designed to combine the distinctive characteristics of cyclonic
(vortex) and fluidized-bed combustion, has been developed from
one described in our earlier work [24]. A schematic diagram of
the W-FBC with a capacity of 125 kWth and its dimensions are
shown in Figs. 1 and 2, respectively. A section of a multi-passes

water coil has been additionally incorporated into the combustor
to regulate the bed temperatures. In addition, instead of introduc-
ing rice husk above the vortex ring as before, rice husk in this study
was fed beneath the vortex ring to restrict vortex and fluidized-bed
combustion to take place in the same area. The W-FBC comprises
two main parts: (1) a cylindrical combustor, 0.4 m ID, 1.40 m high,
and (2) a conical base 0.10 m ID, truncated-apex cone 0.25 m high.
A circular ring named a ‘vortex ring’ made of refractory with
0.24 m opening diameter, located 1.30 m. The vortex ring is used
to trap the entrained particulates in the combustion gases imping-
ing upon its bottom side.

Primary air is injected tangentially just below the vortex ring
(Fig. 3a) so that a vortex flow (or swirl flow) of fuel particles
descending along the wall is established. Secondary air (fluidizing
air) is supplied vertically at the bottom of conical base through an
air distributor. With an introduction of secondary air, and assis-
tance of the stirring blades, fluidization can be achieved. No bed
material was mixed into the fuel mixture to create fluidization;
instead, the generated char and ash during combustion behave as
a secondary solid in the bed [8,9,24,25]. Tertiary air, supplied tan-
gentially just above the vortex ring (Fig. 3b), is designed to sweep
any particulate materials residing on the upper side of the ring
towards the fluidized-bed below, and to assist in burning the
combustible gases invading the upper part. Rice husk and coal
were fed separately into the combustor via two screw conveyors
each equipped with a variable-speed drive to regulate the desired
fuel-feed rate. Water-cooled stainless-steel stirring blades were
installed inside the conical base, and operated continuously at
6 rpm to prevent loose agglomeration [8]. With our previous
experiments in a cold flow behavior study [26] and combustion
studies [8,24], we found that vortex (swirling) flow took place
along the combustor walls of a cold W-FBC model and W-FBC
combustor during air–fuel particles descending flow, while fluid-
ization dominated the flow behavior within the entire space below
the vortex ring. After injection by the primary air beneath the
vortex ring, fuel particles descend along the combustor wall to
the conical base, and then were entirely fluidized within the
lowest part underneath the vortex ring by the upward secondary
(fluidizing) air stream. When part-fluidized particles strike against
the bottom surface of the vortex ring, it will cause them to fall back
into the fluidized bed. Meanwhile, coarse eluding particles crossing
the eye region of the vortex ring were trapped by the centrifugal
force generated by tertiary air.

2.2. Measurement

The desired feed rate was regulated with a variable-speed drive.
Air-flow rates were adjusted by Venturi flowmeters linked to man-
ual valves and differential pressure transmitters. The temperature
profiles inside the combustor were monitored using a data logger
with an accuracy of ±1 �C, connected to type-K thermocouples at

Fig. 2. Dimensions of the W-FBC and temperature and gas emissions measuring
positions.

Fig. 3. Flow directions of tangential primary and tertiary air. (a) primary air (below the vortex ring at 1.25 m), and (b) tertiary air (above the vortex ring at 1.40 m).
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vertically spaced elevations of 0.43, 0.98, 1.23, 1.45, and 1.65 m
above the air-distributor plate. In the same cross-sectional plane,
temperatures were measured radially outward from the combus-
tor center, approximately 2 cm apart. Gas emissions were moni-
tored at 2.77 m using a multigas analyzer (Testo 350XL). The
measuring principle was based on electrochemical cells for CO,
O2, NO, NO2, and SO2. A Leco C–H–N–S analyzer was used to ana-
lyze unburned carbon content.

2.3. Fuel and ash characteristics

The rice husk, a derivative of the milling process, was used as
the primary fuel, while bituminous coal was the supplementary
fuel in the co-combustion experiments. The proximate, ultimate,
physical properties and ash analyses of fuels are shown in Table 2.
The particle size distribution of the coal is shown in Table 3. Based
on the ash compositions (Table 2), the slagging and fouling
indexes, reported in our previous study [25], showed that coal
share up to 25% (thermal basis), can be applied for co-firing with
rice husk, without confronting the slagging and fouling problems,
due to high silica (SiO2) content in the ash from fuel mixtures.

2.4. Experimental procedure

The W-FBC was heated first by igniting rice-husk loaded in ad-
vance into the combustor. Rice husk stored in a hopper was then
fed gradually into the combustor by primary air. Combustion con-
tinued until the bed temperature accomplished about 800 �C;
thereafter, bituminous-coal was injected separately into the

combustor. The duration of each run was about 8 h, of which
1.5 h were used to reach steady state. Thereafter, gas emissions
were monitored every 2 min for 2 h, and averaged over the mea-
surement period. To analyze unburnt carbon content, the values
of which were used to determine combustion efficiency, ash was
collected regularly from the cyclone outlet (every 15 min). During
testing, axial and radial temperature profiles inside the combustor,
and concentrations of O2, CO, NOx, and SO2, along the combustor
height were continuously monitored. To measure gas concentra-
tions at the center-line of the combustor, a gas sampling tube
was inserted into the combustor at the center-line with one end
connected to a gas analyzer probe. Primary air velocity, high en-
ough to send rice husk and coal into the combustor, was main-
tained at 15.5 m/s for rice husk, and 22 m/s for coal. Secondary
air (fluidizing air) velocity was kept constant at 1.35 m/s. To ensure
no more particulates resided on the upper side of the vortex ring,
tertiary air was injected at 11.2 m/s. A corresponding excess air,
therefore, was also kept unchanged at 88%. The corresponding air
equivalent ratios (k) estimated for the primary, secondary, and ter-
tiary air were 1.33, 0.32, and 0.19, respectively. The operating
parameters and conditions were summarized in Table 4.

To evaluate the impact of bed temperatures and coal ratios on
combustion characteristics, the evolution of gas emissions, and
combustion efficiency, bed temperatures and coal-blend ratios
were changed. By adjusting flow of water flowing through a mul-
ti-passes water coil, bed temperatures at 0.43 m can be regulated
at 800, 850, and 900 �C, respectively. Coal was fired at co-firing lev-
els of 10%, 20%, and 25% (energy basis). The bed height declined
from 0.25 to 0.20 m accommodated with 0–25% thermal coal.

3. Results and discussion

3.1. Radial temperature profiles

The radial temperature distributions at different levels, i.e., 0.98,
1.23, and 1.45 m are plotted in Fig. 4 for the co-combustion of rice
husk and coal at three mixing ratios including firing with 100%
rice-husk. The bed temperatures were controlled and varied be-
tween800and900 �C.However, because of very similar results, only
the results of 850 �C bed temperature (at 0.43 m) are present. The
coal blending ratios had no significant influence on a common tem-
perature-profile pattern, probably due to also being somewhat high
in volatiles of bituminous coal; thus alleviating coal to be firedwhile

Table 2
Analyses of rice husk and bituminous coal.

Parameter Rice husk Bituminous

Proximate analysis (%, as received)
Fixed carbon 20.1 38.92
Volatile matter 55.6 32.20
Moisture 10.3 24.69
Ash 14.0 4.19

Ultimate analysis (%, as received)
C 38.0 52.71
H 4.55 3.04
O 32.4 13.08
N 0.69 1.11
S 0.06 1.18

Higher heating value (MJ/kg) 14.98 24.5

Physical properties
Equivalent mean diameter (mm) 1.60 2.58
Sphericity (-) 0.175 0.758

Ash chemical analysis (%wt)
SiO2 90.30 19.40
Al2O3 0.17 10.30
Fe2O3 0.22 11.20
MgO 0.34 4.69
K2O 2.68 0.84
Na2O 0.03 11.90
CaO 0.49 13.80
P2O5 0.54 0.40
SO3 0.34 21.8
TiO2 0.01 0.38

Table 3
Particle-size distribution of coal.

Sieve size range (mm) Solid fraction retained on the sieve (wt.%)

<1.5 5.25
1.5–3.5 57.28
3.5–6.3 32.52
6.3–9.5 4.95

Table 4
Summary of operational parameters and conditions.

Test parameters Independent variables

Thermal share of coal 0%, 10%, 20%, and 25%
Bed temperature at 0.43 m 800, 850, and 900 �C

Fuel-feed rate (kg/h)

Fuel type Coal blending (% thermal)

0 10 20 25

Rice husk 30.04 27.04 24.03 22.53
Coal 0 1.83 3.67 4.60

Air supplied to the W-
FBC

Flow rate
(m3/s)

Proportion
(-)

Air equivalent ratio
(k) (-)

Primary air 0.042 0.7241 1.33
Secondary (fluidizing)

aira
0.010 0.1724 0.32

Tertiary air 0.006 0.1035 0.19

a Determined from fluidizing air flow rate per cross-section area of truncated-
apex cone.
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descending along the combustor wall as was experienced with rice
husk. Typically, the temperature peaked at the core region, where
entrained particles and flue gases were ascending, and decayed to-
wards the wall that would be precipitated by tangentially injected
the primary (1.25 m) and tertiary air (1.40 m). Since the primary
air was introduced with fuels at ambient temperature, a surge in
temperatures near the wall up to 770–820 �C implied the occur-
rence here of meaningful vortex combustion of volatiles, mainly
composed of CO, H2 and CxHy, which would be expected to vaporize
readily when immediately exposed to high combustor tempera-
tures. This accords with the fact that rice husk volatiles are released
promptly and fired vigorously merely under moderate tempera-
tures, of 180–500 �C, as reported in the previous works [2,8,9,24].

3.2. Axial temperature profiles

Changes in temperature along the combustor height, for 25%
thermal coal, with operation at three temperatures– 800, 850

and 900 �C– are depicted in Fig. 5. The axial temperature profiles
for the other coal fractions and 100% rice husk bear much resem-
blance to what are present in the above figure. As reported in prior
studies [8,9,24,25], rather than routinely using sand as a secondary
solid mixed with an irregularly-shaped biomass to encourage
fluidization, the mixture of rice-husk char and its ash derived dur-
ing ongoing combustion can itself behave as a bed material and
aided by the stirring blades, fluidization can be accomplished. Prin-
cipally, all profiles participated in a common tendency that from
0.43 to 0.98 m temperature increased, but to a less extent. Further
up the combustor towards 1.23 m, near where fuels were injected,
it declined dramatically, and subsequently rebounded just above
the vortex ring.

The increases in temperature between 0.43 and 0.98 m were
because the mixtures consisted of high volatile-containing fuels,
in particular rice husk. These volatiles released during either
descending along the wall or flowing upward with the flue gas.
They tended to emerge particularly above the bed, thereby

Fig. 4. Radial temperature profiles for co-firing with various coal shares at a bed temperature of 850 �C.
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allowing the continued firing of volatiles and eventually resulting
in increased temperatures. In addition, further burning of ascend-
ing char particles was another contributing factor. However, a
small difference in temperature in this area (0.43–0.98 m)
indicates a well-mixing of various combinations of materials
derived during combustion (char and ash) and the incoming fuel
particles. Besides the stirring blades, the vortex ring has an impor-
tant role in fostering a suitable mixing-environment by creating
solid recirculation within the bed. Entrained particles were blocked
from striking the bottom surface of vortex ring, while being
impelled up towards the upper section and were forced back down
to the bed, to be re-fluidized by the upward gas stream [8,24,26].
The marked temperature decay towards the 1.23 m height was
applicable to the cooling effect of the primary air. A rise in
temperature observed beyond this level towards the top of the
combustor was concomitant with the appearance of very high CO
concentrations in the lower part below the vortex ring, which
afterwards was carried to, and finally burnt in, the upper part.
Conversely to 800 and 850 �C, a slightly decreased temperature
was found at the top at 900 �C. This was suggested by the higher
temperature causing less residual CO in the top, and thus the heat
delivered in this region was so small as to not overcome the
cooling effect of the tertiary air. Moreover, although bed tempera-
tures varied, the temperatures became closer at the top than the
bed temperatures might suggest from their differences.

3.2.1. Effect of blending ratios on axial temperature profiles
The axial temperature profiles for the various fuel mixtures

with three different bed temperatures are presented in Fig. 6a–c.
Fig. 6a presents the temperature profiles for a bed temperature
of 800 �C. As seen in the figure, temperatures peaked at a height
of 0.98 m, but not in a sequential of the coal shares. Ranging in a
narrow band of 830–840 �C, these maximum temperatures showed
no reliance on changes in coal blend. Further up the combustor, to
a height of 1.23 m, the temperatures were lowest, due to the cool-
ing effect from the primary air, and varied from 745 to 782 �C.
Among them, 25 thermal% coal rendered the lowest temperature
and the value appeared to differ significantly from the others. This
is because a phenomenon of the combustion of volatiles carried by
the upward gas stream may have been reduced for 25 thermal%
coal, compared to the mixtures with lower coal content, thereby
mitigating substantially the temperature development of 25 ther-
mal% coal in this site. At the top, the temperature (820–832 �C)
increased as rice husk portion increased, indicating that more
volatiles in rice husk facilitated burning of fuel, and the better
energy conversion would be anticipated.

The temperature profiles for a bed temperature of 850 �C are
shown in Fig. 6b. The highest temperatures (865–880 �C) were

observed again at 0.98 m height, and did not follow the ordering
of the coal shares. In concurrence with the 800 �C-bed temperature
scenario, Fig. 6b presents that the top temperatures (825–865 �C)
have a consistent tendency to increase with decreasing coal.

Fig. 6c illustrates the temperature profiles for a bed tempera-
ture of 900 �C. The temperatures attained their peak values (952–
975 �C) at a height of 0.98 m. Compared with the lower bed
temperatures, a sharp rise in temperature at heights of 0.43–
0.98 mwere apparent for 0 and 10 thermal% coal. This inferred that
the high temperature tempted a rich-volatile fuel blend to liberate
more volatiles, thus intensifying volatile combustion in this region
and contributing considerably to heightened temperature. Besides
being affected by the cooling of the primary air, the steep drop in
temperature at 1.23 m for 0 and 10 thermal% coal was a conse-
quence of less heat gained from the volatile combustion in this
region. This was because most of the volatiles were expected to
be burnt vigorously in the regions below the 0.98 m level due to
the high bed temperature (900 �C), so that less volatile remained
for continued combustion at a height of 1.23 m. The temperatures
at the top (840–890 �C) differed little from those at 1.45 m,

Fig. 5. Axial temperature profiles for co-firing with 25% thermal coal under
different bed temperatures.

Fig. 6. Axial temperature profiles of various fuel mixtures at three different bed
temperatures. (a) 800 �C, (b) 850 �C, and (c) 900 �C.
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implying that no influential combustion took place here. They also
showed an explicit relation to coal blending ratios: firing rice husk
alone gave the highest temperature while 25 thermal% coal had the
lowest temperature.

3.3. Axial gas concentration profiles

Gas concentration profiles along the axial axis of the combustor
for various fuel mixtures performed under a bed temperature of
850 �C are presented in Fig. 7. The evolution of all species tended
to be the same, regardless of coal-mixing ratios. Fig. 7a shows the
coincidence of O2 profiles of all fuel mixtures, suggesting no vital
difference in O2 consumed. Considering the profiles from the bot-
tom to the exit of the combustor (2.77 m), the O2 concentration
<2% at a height of 0.43 m showed a huge depletion of O2 from the
fluidizing air, with a mass fraction (fluidizing air mass divided by
total air mass) of 0.17. Further up, to the height of 0.98 m, O2 was
increased marginally, and then boosted appreciably to around 8%,
at height of 1.23 m, by the additional O2 from the primary air em-
ployedwith the fuels beneath the vortex ring (mass fraction = 0.72).
The finding that O2 in the lower part accounted for most of the com-
bustion air, with a mass fraction of 0.89 (sum of primary and fluid-
izing air), was utilized extensively so that only �8% of the original
O2 remained active at 1.23 m, suggesting that combustion took
place energetically in this area. This accorded with evidence of
marked CO proliferation in the lower combustor. Above the vortex
ring, towards the top (1.65 m), although conveyed to this site by the
tertiary air (mass fraction = 0.1), O2 diminished progressively from
8–8.5% to 6%. This phenomenon concurred with the enormous
amounts of CO subsequently converted to CO2 while invading the
upper combustor. Above this point, the concentration of O2 flowing
through the exhaust pipe remained almost unchanged, indicating
no further combustion along this route.

The axial CO profiles are presented in Fig. 7b. Even though, rice
husk fed into the combustor below the vortex ring was previously
injected from the top of the combustor [8,24], both methods dem-
onstrated an agreement in common that CO in the lower section
was produced in abundance. This concurred with the marked
depletion of O2 in the same place. It was expected that the conver-
sion of CO to CO2 would be triggered at a height of 1.23 m by en-
riched-O2 from the propagating primary air; this CO conversion,
however, was effective just above the vortex ring (1.45 m), and en-
tirely accomplished near the top (1.65 m), and mostly <180 ppm.
The CO concentration kept quite constant throughout its transit of
the exhaust pipe.

Fig. 7c exhibits the characteristics of NOx development pro-
foundly involving O2 consumption. NOx formation via N-volatile
complies with the homogenous reaction as Eq. (1) [2,27,28]. At a le-
vel of 0.43 m under a reducing atmosphere condition, i.e., the defi-
ciency in O2 (<2%, Fig. 7a) and huge amount of CO (Fig. 7b), NOx

was generated by a small amount (<30 ppm), probably due to low
conversion of fuel-N into NOx. A slight increasing trend towards
the 0.98 m level was due to a small increase in O2 at the same loca-
tion. Manifestly, NOx flourished at 1.23–1.65 m height (190–
330 ppm, depending mixing ratios) to which the additional O2 was
sent by primary air. This evidence strengthened the influence of O2

in intensifying NOx. From the level of 1.65 m up towards to the exit
(2.77 m), NOx seemed to decline slightly, probably due to dilution by
tertiary air, consonant with minor increasing O2 in the same place.

NHþO;þOH
3 ! NHþO2 ;þOH;þO

i ! NO ð1Þ
Fig. 7d shows that SO2 firstly came up with low values (10–

30 ppm) in the lower compartment. With the similar reasons given
for the NOx evolution, because most of the O2 had been consumed
to produce plentiful CO in this area, less O2 was left for reaction

with the sulfur in the fuel. That SO2 had become extinct at
1.23 m was attributed to its concentrations being lower than the
detection limit (<5 ppm), as a result of the dilution effect of the ex-
cess O2 there. However, it escalated sharply in the upper part due
to there being sufficient time and O2 to form SO2.

Fig. 7. Axial gas concentration profiles of various fuel mixtures at a bed temper-
ature of 850 �C. (a) O2, (b) CO, (c) NOx, and (d) SO2.
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3.4. Flue gas emissions

The concentrations of flue gases emitted from the combustor,
plotted in Fig. 8, are presented in ppm, based on 6 vol.% O2 in the
flue gas. The governed bed temperatures are 800, 850, and
900 �C, respectively. The percentage (energy basis) of coal in the
fuel mixture varies in a range of 0–25%.

Changes in O2 levels with bed temperatures for various coal-
mixing ratios are depicted in Fig. 8a. The slight differences between
the O2 concentrations measured in the different tests (7.0–7.4%)
are simply a result of difference in global air–fuel ratios.

Fig. 8b reveals the impact on CO emissions at different bed tem-
peratures measured at the 0.43 m level for firing rice husk alone
and co-combustion with three different coal ratios. Noticeably,
employing a higher bed temperature can substantially mitigate
the CO emissions, due to better combustion. CO emitted at
800 �C ranged between 165 and 267 ppm, and shifted downwards
to a range of 144–252 ppm and 114–135 ppm at 850 and 900 �C,
respectively. When considering the influence of coal shares on
CO emissions, it was found that the amounts of CO increased with
the increased percentage of coal, regardless of bed temperatures.
For instance, the co-combustion with 25% (thermal) coal at
800 �C yielded the highest value (267 ppm), while firing 100% rice
husk came up with the lowest value (165 ppm).The reliance of CO
emissions on the coal shares was because, for one thing, volatiles in
coal were around 1.7 times lower than those in rice husk. There-
fore, compared with the mixtures with low-coal content, high-coal
content mixtures had more char remaining after devolatilization,
thus requiring more effort to burn, and resulting in the increase
in CO. Second, later broken facilely into fine particles during fluid-
ization, these delicate char particles from rice husk may need a
short resident time for complete combustion compared to the lar-
ger size char particles from coal. Finally, the higher reactivity of

biomass char with respect to coal char would also play a significant
role in this result.

Fig. 8c presents the dependence of NOx emissions on bed tem-
peratures and percentage of coal blends, as well. Obviously, NOx

development hinged largely on the bed temperature and a propen-
sity to form NOx increased as the bed temperature increased, par-
ticularly at 900 �C. The amounts of emitted NOx depended also on
the amounts of coalesced coal and varied from 152 to 275 ppm at
800 �C, while it ranged from 160 to 287 ppm and 269–308 ppm at
850 and 900 �C, respectively. However, Thailand’s regulations for
co-firing biomass permits NOx emissions not >270, 260, 235, and
215 ppm, when coal is blended with biomass at 25%, 20%, 10%,
and 0% (thermal) coal, respectively. The results showed that all sce-
narios of co-firing at 800 and 850 �C, other than for 25% coal, gen-
erated NOx emissions in a range of 152–259 ppm which conformed
to the regulations but not for co-firing at 900 �C when all coal
shares possessed NOx exceeding the standards. The fate of a
momentous rise in NOx at 900 �C was attributed to expediting re-
lease of vast NH3 which was promptly oxidized and converted to
NO, associated with the homogeneous reaction, Eq. (1). Compared
to the resultant NOx emissions (260–420 ppm) of the preceding
studies [8,24], conducted in the same type of combustor but with
an appreciably higher bed temperature (1000 �C), the current
NOx emissions were enormously low. That the high temperature
is at the forefront in fostering fuel nitrogen conversion to NOx

has been extensively explored [3,7,14,27–30]. For example, Tour-
unen et al. [30] reported that the NO conversion above the dense
bed of CFBC using bituminous coal doubled when the bed temper-
ature rose from 752 to 912 �C. In addition, not only did the higher
temperature directly contribute to an increase in NOx formation by
accelerating the NOx reaction, but also exacerbated NOx situation
by the resultant lower CO (providing a reducing atmosphere for
NOx). A weakness in a reducing atmosphere (low CO amounts)

Fig. 8. Effect of bed temperatures and coal blending ratios on gas emissions. (a) O2, (b) CO, (c) NOx, and (d) SO2.
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may detract somewhat from the ability to alleviate tenacity of NOx

development, and tends to speed up NOx generation.
Besides, the figure testifies to the fact that the amount of the

additional coal in the fuel mixture has an indispensable influence
on NOx creation, as previously acknowledged [16,19]. At a given
bed temperature, an elevation of NOx emissions was manifest
when coal was utilized; however, this increment may not be ex-
actly commensurate with the increased nitrogen from coal added.
Although nitrogen in coal (1.11 wt.%) is about twice as much as rice
husk (0.69 wt.%), blending rice husk with a certain amount of coal
may affect NOx generation more than the added coal amount might
suggest. For instance, merging 25 thermal% coal, corresponding to
a 15 wt.% increase in nitrogen, brought the emitted NOx to around
80% higher than firing of pure rice husk at 800 and 850 �C. Never-
theless, this increase plunged to about 15% at 900 �C. The contrib-
uting factor to the increased NOx due to coal mixing is perhaps
because of less production of hydrocarbon radicals basically origi-
nating from swift vaporization of volatiles from biomass. Hydro-
carbon radicals establish a reducing atmosphere which is able to
suppress NOx development; therefore a decrease in rice husk, on
the other hand an increase in coal of the fuel mixture is account-
able for an increase in NOx emissions. This explanation was also gi-
ven by Varol and Atimtay [29].

Fig. 8d presents the variation of SO2 with bed temperature as
well as the effect of coal shares. Since the amount of S injected var-
ied with the fuel blend, to aid in interpreting the changes in SO2,
the fuel-S conversion to SO2 in each case is calculated and given
in Table 5. The calculations were accomplished by normalizing
the measured SO2 emission with respect to the theoretical SO2

emission (estimated by assuming 100% burnout and 100% conver-
sion of fuel-S to SO2, using the ultimate analysis and the O2 concen-
tration in the flue gas). From Fig. 8d, altering between 106 and
140 ppm for all circumstances, emitted SO2 fell within Thailand’s
regulations (<236 ppm). SO2 emissions at bed temperature of
800 �C were between 106 and 115 ppm, depending on coal
amount, and then climbed to a range of 124–140 ppm as bed tem-
perature was elevated to 900 �C. With respect to the increasing bed
temperature, the enlargement of SO2 shown in Fig. 8d agreed well
with the increasing fuel-S conversion shown in Table 5 that was
presumably encouraged by better combustion. The figure also dis-
closed the relationship to the enhancement of SO2 emissions to the
additional amount of coal in the fuel blend. However, the fuel-S
conversion had an uncertain relationship with increasing coal
shares at a given bed temperature. This indicated that an increase

in SO2 emissions with increased coal shares was simply a conse-
quence of the higher sulfur content of coal than rice husk, not of
better fuel-S conversion.

3.5. Combustion efficiency

The combustion efficiency (Ec) employed in the present study
can be expressed by Eq. (2) [8,25].

Ec ¼ ½ðEf � Efg � EashÞ=Ef � � 100% ð2Þ
where Ef is the higher heating value of the fuel, Eash is the energy
loss as unburnt carbon in the ash, and Efg is the energy loss as car-
bon monoxide in the flue gas.

The energy loss is a combination of losses due to CO in the flue
gas and unburnt carbon in the ash. Since there is no drainage sys-
tem provided for ash at the bottom, instead ash is entrained by the
flue gas and trapped by the cyclone, unburnt carbon used to calcu-
late combustion efficiency is measured for the ash collected at the
cyclone. The percentage of energy losses in terms of Efg/Ef and Eash/
Ef are provided in Table 5. Obviously, the unburnt carbon is a major
contributor to loss (0.3–2.4% of fuel energy) while energy loss by
CO (0.07–0.13% of fuel energy) is much less important due to con-
siderably low CO emissions, as seen from Fig. 8b. Changes in com-
bustion efficiencies with respect to coal shares for three bed
temperatures are plotted in Fig. 9. Mostly, Ec > 98.5% was achiev-
able, except in a case of 25 thermal% coal at a bed temperature
of 800 �C which gave a minimum value of 97.5%. Ec increased as
bed temperatures increased. Combustion undergoing a bed tem-
perature of 800 �C had Ec of between 97.5% and 99.1%, of which
the highest value corresponded to 100% rice husk firing. At this
temperature, Ec slightly decreased while coal up to 20 thermal%
was added, however, it slumped to the lowest value for 25 ther-
mal% coal. Greater hindrance to burning of coal resulting from
low volatile content was responsible for the degradation in Ec.
However, coal share no longer appeared a dominant factor at a
high bed temperature. Ec changed between 99.4% and 99.6% at
850 �C and remained virtually constant at 99.6% at 900 �C. This
may be ascribed to the dynamic reaction stimulated by the high
bed temperature, which could surmount the intrinsic difficulty of
firing coal.

4. Conclusions

A cyclonic fluidized-bed combustor (W-FBC) of 125 kWth nom-
inal capacity was tested to evaluate the characteristics and perfor-
mance, in terms of temperature and gas concentration profiles, gas
emissions, and combustion efficiency (Ec) for rice husk co-firing
with coal. The stirring blades were utilized to create fluidization

Table 5
Summary of percentage of sulfur conversion and percentage of energy losses under
various conditions.

Coal blending
ratio (% thermal)

Bed temperature
at 0.43 m (�C)

Percentage of sulfur
conversion (%)

Percentage
of energy
losses (%)

Efg/
Ef

Eash/
Ef

0 800 N/A 0.08 0.81
850 N/A 0.07 0.57
900 N/A 0.07 0.36

10 800 16.8 0.10 0.83
850 26.6 0.08 0.41
900 30.8 0.08 0.29

20 800 18.5 0.13 0.99
850 21.2 0.11 0.29
900 24.9 0.07 0.30

25 800 16.9 0.13 2.38
850 23.8 0.12 0.43
900 28.4 0.07 0.32

N/A: Data were not available because SO2 concentrations were below the detection
limit.

Fig. 9. Effect of bed temperatures and coal blending ratios on combustion
efficiency.
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of rice husk, instead of inert material use. In contrast to previous
works [8,24], with an assistance of a multi-passes water coil, bed
temperatures were regulated at 800, 850, and 900 �C, respectively,
while rice husk was tangentially injected beneath, instead of above
the vortex ring as before. The percentage (thermal basis) of coal in
the fuel mixture varied in a range of 0–25%.

(a) Radial temperature profiles of all shares had a similar pat-
tern and characterized the influential vortex combustion of
fuel particles descending along the wall.

(b) Axial temperature profiles demonstrated the near isother-
mal environment between 0.43 and 0.98 m, indicating good
mixing of various combinations of the combustion products
(char and ash), and the arriving fuel. In addition to the stir-
ring blades, this well-mixed situation was due to the proper
function of the vortex ring to create solid circulation within
the bed. The combustion of volatiles took place more at the
high level when biomass portion increased. The top temper-
atures tended to increase with decreasing coal.

(c) O2 was consumed largely beneath the vortex ring, suggest-
ing that the main combustion occurred in the lower part of
the combustor. Concomitant with this phenomenon was
the proliferation of very high CO concentrations at the same
site. A reducing atmosphere—low amounts of O2 and plenti-
ful CO—appeared to impede the formation of NOx in the
lower part. NOx formation, like SO2 formation, retrieved
where there was sufficient O2. SO2 was restricted to form
due to the scarcity of O2 supply.

(d) CO emissions ranged between 114 and 267 ppm, depending
on bed temperatures and coal shares. Not only were NOx

emissions relevant to bed temperature, but it also pro-
foundly engaged with the percentage of coal added. Increase
in bed temperatures and coal shares encouraged NOx forma-
tion. Co-firing with coal up to 20% (thermal), at 800 and
850 �C, generated NOx emissions in a range of 152–
259 ppm which complied with Thailand’s regulations. How-
ever, all scenarios of co-firing at 900 �C provided NOx

exceeding the standard. SO2 emissions, varying between
106 and 140 ppm for all circumstances, were desirable to
meet the regulations.

(e) The W-FBC showed promising Ec, generally >98.5%. Ec
increased as bed temperature increased. An increase in coal
share had an adverse effect on Ec when combustion took
place at a bed temperature of 800 �C, but had no effect at
higher bed temperatures (850–900 �C).

These results suggest that coal, used as a supplementary fuel, up
to 20% (thermal basis) can be co-fired with rice husk in the W-FBC
with satisfactory Ec, while, to circumscribe NOx generation, the bed
temperatures are recommended to be 800–850 �C. However, to ex-
ploit coal in the fuel mixture >20%, and/or even bed temperatures
>850 �C, sub-stoichiometric of the primary air injected simulta-
neously with fuel should be considered to weaken the homoge-
neous reaction of the N-volatiles (Eq. (1)).

Acknowledgement

Thanks are due to the Thailand Research Fund (TRF), and the
Commission on Higher Education (CHE) for financial support.

References

[1] Natarajan E, Nordin A, Rao AN. Overview of combustion and gasification of rice
husk in fluidized bed reactors. Biomass Bioenergy 1998;14:533–46.

[2] Werther J, Saenger M, Hartge EU, Ogada T, Siagi Z. Combustion of agricultural
residues. Prog Energy Combust Sci 2000;26:1–27.

[3] Nussbaumer T. Combustion and co-combustion of biomass: Fundamentals,
technologies, and primary measures for emission reduction. Energy Fuels
2003;17:1510–21.

[4] Armesto L, Bahillo A, Veijonen K, Cabanillas A, Otero J. Combustion behaviour
of rice husk in a bubbling fluidised bed. Biomass Bioenergy 2002;23:171–9.

[5] Fang M, Yang L, Chen G, Shi Z, Luo Z, Cen K. Experimental study on rice husk
combustion in a circulating fluidized bed. Fuel Process Technol
2004;85:1273–82.

[6] Permchart W, Kuprianov VI. Emission performance and combustion efficiency
of a conical fluidized-bed combustor firing various biomass fuels. Bioresource
Technol 2004;92:83–91.

[7] Chyang CS, Wu KT, Lin CS. Emission of nitrogen oxides in a vortexing fluidized
bed combustor. Fuel 2007;86:234–43.

[8] Madhiyanon T, Lapirattanakun A, Sathitruangsak P, Soponronnarit. A novel
cyclonic fluidized-bed combustor (W-FBC): Combustion and thermal
efficiency, temperature distribution, combustion intensity, and emission of
pollutants. Combust Flame 2006;146:232–45.

[9] Madhiyanon T, Sathitruangsak P, Soponronnarit. Combustion characteristics of
rice-husk in a short-combustion-chamber fluidized-bed combustor (SFBC).
Appl Therm Eng 2010;30:347–53.

[10] Kuprianov VI, Permchart W, Janvijitsakul K. Fluidized bed combustion of pre-
dried Thai bagasse. Fuel Process Technol 2005;86:849–60.

[11] Permchart W, Kuprianov VI. Emission from a conical FBC fired with a biomass
fuel. Appl Energy 2003;74:383–92.

[12] Voral M, Atimtay AT. Combustion of olive cake and coal in a bubbling fluidized
bed with secondary air injection. Fuel 2007;86:1430–8.

[13] Sun ZA, Jin BS, Zhang MY, Liu RP, Zhang Y. Experimental study on cotton stalk
combustion in a circulating fluidized bed. Appl Energy 2008;85:1027–40.

[14] Xie JJ, Yang XM, Zhang L, Ding TL, Song WL, Lin WG. Emissions of SO2, NO and
N2O in a circulating fluidized bed combustor during co-firing coal and
biomass. J Environ Sci-China 2007;19:109–16.

[15] Ghani WAWAK, Alias AB, Savory RM, Cliffe KR. Co-combustion of agricultural
residues with coal in a fluidized bed combustor. Waste Manage
2009;29:767–73.

[16] Spliethoff H, Hein KRG. Effect of co-combustion of biomass on emissions in
pulverized fuel furnaces. Fuel Process Technol 1998;54:189–205.

[17] McIlveen-Wright DR, Huang Y, Rezvani S, Wang Y. A technical and
environmental analysis of co-combustion of coal and in fluidised bed
technologies. Fuel 2007;86:2032–42.

[18] Gayan P, Adanez J, de Diego LF, Garcia-Labiano F, Cabanillas A, Bahillo A, et al.
Circulating fluidised bed co-combustion of coal and biomass. Fuel
2004;83:277–86.

[19] Narayanan KV, Natarajan E. Experimental studies on confirming of coal and
biomass blends in India. Renew Energy 2007;32:2549–58.

[20] Joseph J, Battista Jr, Hughes EE, Tillman DA. Biomass cofiring at Seward station.
Biomass Bioenergy 2000;19:419–27.

[21] Armesto L, Bahillo A, Cabanillas A, Veijonen K, Otero J, Plumed A, et al. Co-
combustion of coal and olive oil industry residues in fluidised bed. Fuel
2003;82:993–1000.

[22] Atimtay AT, Topal H. Co-combustion of olive cake with lignite coal in a
circulating fluidized bed. Fuel 2004;83:859–67.

[23] Atimtay AT, Kaynak B. Co-combustion of peach and apricot stone with coal in a
bubbling fluidized bed. Fuel Process Technol 2008;89:183–97.

[24] Madhiyanon T, Sathitruangsak P, Soponronnarit. Co-combustion of rice husk
with coal in a cyclonic fluidized-bed combustor (W-FBC). Fuel 2009;88:132–8.

[25] Sathitruangsak P, Madhiyanon T, Soponronnarit. Rice husk co-firing with coal
in a short-combustion-chamber fluidized-bed combustor (SFBC). Fuel
2009;88:1394–402.

[26] Madhiyanon T, Piriyarungroj N, Soporonnarit S. Cold flow behavior study in
novel cyclonic fluidized bed combustor. Energy Convers Manage
2008;49:1202–10.

[27] Zevenhoven R, Kilpinen P. Control of pollutants in flue gases and fuel gases.
2nd ed. Finland: Espoo/Turku; 2002.

[28] Glarborg P, Jensen AD, Johnsson JE. Fuel nitrogen conversion in solid fuel fired
systems. Prog Energy Combust Sci 2003;29:89–113.

[29] Varol M, Atimtay AT. Combustion of olive cake and coal in a bubbling fluidized
bed with secondary air injection. Fuel 2007;86:1430–8.

[30] Tourunen A, Saastamoinen J, Nevalainen H. Experimental trends of NO in
circulating fluidized bed combustion. Fuel 2009;88:1333–41.

2112 T. Madhiyanon et al. / Fuel 90 (2011) 2103–2112



AEC 30 
 

การประชุมวิชาการเครือขายวิศวกรรมเครื่องกลแหงประเทศไทย คร้ังที่ 24 

20-22 ตุลาคม 2553 จังหวัดอุบลราชธานี  
 

 

 

Effect of Swirl Secondary Air Injection on Rice Husk combustion in a Short-

Combustion-Chamber Fluidized Bed Combustor Using Nozzle-Type Air Distributor 
 

ฐานิตย เมธิยานนท1  ประสาน สถิตยเรืองศักด์ิ2 และสมชาติ โสภณรณฤทธิ์3 

  
1,2 ภาควิชาวิศวกรรมเคร่ืองกล คณะวิศวกรรมศาสตร มหาวิทยาลัยเทคโนโลยีมหานคร 51 เขตหนองจอก กรุงเทพมหานคร 10530 

3คณะพลังงาน ส่ิงแวดลอมและวัสดุ มหาวิทยาลัยเทคโนโลยีพระจอมเกลาธนบุรี 126 เขตทุงครุ กรุงเทพมหานคร 10400  

*ผูติดตอ: thanid_m@yahoo.com, เบอรโทรศัพท: (662) 9883655 ext. 3107 

 

  
งานวิจัยนี้ไดศึกษาถึงผลกระทบของความเร็วอากาศสวนที่สองใตวงแหวนวอรเทค (V2,low) ที่มีตอสมรรถนะ

การเผาไหมแกลบของเตาเผาไหมฟลูอิไดซเบดแบบหองเผาไหมส้ันที่ใชทรายเปนเบดและใชหัวฉีดกระจายอากาศ 

ในแงของแกสมลพิษและประสิทธิภาพการเผาไหม (Ec) ตลอดจนศึกษาถึงลักษณะการเผาไหมที่เกิดขึ้นภายในเตา  
ในการทดลองไดปรับเปลี่ยน V2,low ที่ 10, 15 และ 20 m/s ซึ่งคิดเปนอากาศสวนเกิน (EA) 66, 85 และ 102% 

ตามลําดับ ผลการวัดการกระจายอุณหภูมิภายในเตาบงชี้วาการเผาไหมเชื้อเพลิงในเบดมีการคลุกเคลากันอยางดี 

ในขณะที่การเพิ่ม V2,low สงผลใหอุณหภูมิภายในเตาลดลง  ในแงขององคประกอบแกสไอเสียพบวา CO มีคาลดลง
ตาม V2,low ที่เพิ่มขึ้นโดยมีคาในชวง 2353-8470 ppm (ที่ 6% O2) ในขณะที่ NOx ที่ระดับ O2 สวนเกิน 6% มีคา
เพิ่มขึ้นตามการเพิ่ม V2,low ซึ่งมีคาในชวง 358-457 ppm นอกจากนี้ยังพบวาการเพิ่ม V2,low สงผลให Ec เพิ่มขึ้นจาก 

92.7 เปน 97.71% ตลอดจนพบวา V2,low ที่ดีสุดในการศึกษานี้คือ 20 m/s  

: / / /    
 

Abstract 
 This research presents the effect of the lower secondary air velocity (V2,low) on combustion 

performance for firing rice husk, in terms of gas emissions and combustion efficiency (Ec), in a short-

combustion-chamber fluidized-bed combustor (SFBC) using sand as an inert material in the bed, and 

using a nozzle-type air distributor. The combustion behavior inside the SFBC was also presented. In this 

study, V2,low was varied at 10, 15 and 20 m/s, corresponding to the excess air (EA) of 66, 85, and 102%, 

respectively. The temperature profiles along the combustor indicated that well-mixed combustion occurred 

in the bed, while increasing V2,low caused a drop in temperature. In view of gas emissions at 6% O2, CO 

emissions, ranging 2353-8470 ppm, were reduced as V2,low increased; conversely, more NOx emissions  

ranging 358-457 ppm were formed. Moreover, the increase in V2,low was capable of Ec enhancement, 

rising from 92.7% to 97.7%. The results concluded that the optimum V2,low was 20 m/s. 

Keywords: emissions/ fluidized-bed/ rice husk/ vortex 
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1.  

เชื้อเพลิงชีวมวลเปนแหลงพลังงานที่มีศักยภาพ
ในการนํามาใชอยางยั่งยืนในอนาคต เนื่องจากการเผา
ไหมเชื้อเพลิงชีวมวลไมสงผลใหแกสคารบอนได-

ออกไซดเพิ่มมากขึ้น (CO2-Neutral) ซึ่งเปนการชวย
ลดสภาวะโลกรอนได ปจจุบันไดมีกรนําชีวมวลชนิด
ตางๆ เชน แกลบ ทะลายปาลมเปลา ขี้เลื่อย ซัง-
ข า ว โพด  แ ล ะ เ ศษ ไม ม า ใ ช เ ป น เ ชื้ อ เ พ ลิ ง ใ น
ภาคอุตสาหกรรม  

สําหรับวิธีการแปรรูปพลังงานจากชีวมวลนั้น
สามารถทําไดหลายกระบวนการเชน การเผาไหม
โดยตรง ไพโรไรซิสและแกสซิฟเคชัน ทั้งนี้ การเผา
ไหมโดยตรงเปนกระบวนการที่ไดรับความนิยมสูงสุด
เพราะมีประสิท ธิภาพ สู งและไม ซั บซ อน  โดย
เทคโนโลยีการเผาไหมที่ไดรับการยอมรับในปจจุบันวา
มีประสิทธิภาพการเผาไหมสูงและปลดปลอยมลพิษ
นอยคือการเผาไหมแบบฟลูอิไดซ เบดเนื่องจาก
เชื้อเพลิงจะเผาไหมแบบปนปวนภายในเบดที่มีวัสดุ
เฉื่อยเชน ทราย อยูภายใน โดยวัสดุเฉื่อยเหลานี้จะ
สามารถชวยคลุกเคลาเชื้อเพลิงในสัมผัสกับอากาศได
ดีขึ้นและยังทําหนาที่เสมือนแหลงสะสมความรอน
เพื่อที่จะรักษาอุณหภูมิเบดใหมีความเสถียรซึ่งเปน
จุดเดนที่ทําใหเตาเผาไหมฟลูอิไดซเบดสามารถใชได
กับเชื้อเพลิงที่มีความชื้นคอนขางสูง [1-3] อยางไรก็
ตาม ส่ิงหนึ่งที่จําเปนในการเผาไหมเชื้อเพลิงชีวมวล
ในเตาเผาไหมทุกรูปแบบคือ การจายอากาศเหนือเบด
เชื้อเพลิงเพื่อชวยเผาไหมสารระเหยที่ปลดปลอยมา
จากเชื้อเพลิงชีวมวลซึ่งอาจมีสัดสวนมากถึง 60% โดย
น้ําหนัก [4] โดยมีงานวิจัยจํานวนหนึ่งไดศึกษาถึง
ผลกระทบของการจายอากาศสวนที่สองเหนือเบดใน
การเผาไหมเชื้อเพลิงในเตาเผาไหมฟลูอิไดซเบดซึ่ง
พบวาการจายอากาศสวนที่สองเหนือเบดสามารถจะ
ชวยเผาไหมสารระเหยและแกสที่ยังเผาไหมได (CO, 

CxHy) ไดดีขึ้น [5-6] นอกจากนี้ ลักษณะการจาย
อากาศสวนที่สองแบบหมุนวนยังสงผลดีตอการ
คลุกเคลาของแกสและอนุภาคเชื้อเพลิงภายในเตาซึ่ง
จะสงผลดีตอการเผาไหมที่ดีขึ้นอีกดวย  

งานวิจัยที่ผานมาของคณะผูวิจัยที่ไดศึกษาการ
เผาไหมแกลบในเตาเผาไหมฟลูอิไดซเบดแบบหองเผา
ไหมส้ัน (SFBC) ซึ่งไมใชวัสดุเฉื่อยเปนเบดและติดต้ัง
ใบกวนภายในเบดเพื่อปองกันการเกาะตัวของ
เชื้อเพลิง [7] ซึ่งผลการศึกษาพบวาสามารถเผาไหม
เชื้อเพลิงแกลบไดอยางมีประสิทธิภาพและปลดปลอย
แกสมลพิษอยูในเกณฑมาตรฐาน แตทั้งนี้ การไมผสม
วัสดุเฉื่อยในเบดของเตา SFBC สงผลใหเกิดขีดจํากัด
ในการนําเตาเผาไหมตัวนี้ไปประยุกตใชกับเชื้อเพลิง
ชนิดอื่นที่ไมสามารถทําใหเกิดสภาวะฟลูอิไดซเซชัน
หากปราศจากอนุภาคเบด จึงไดปรับเปลี่ยนการศึกษา
มาเปนการใชทรายเปนเบดปริมาณ 6 kg ซึ่ง
จําเปนตองทําการศึกษาผลกระทบของปจจัยตางๆ ที่
สงผลตอการเผาไหมในเตาเผาไหม SFBC  

วั ตถุ ป ร ะสงค ขอ ง ง านวิ จั ยนี้ คื อกา ร ศึกษา
ผลกระทบความเร็วอากาศสวนที่สองที่จายใตวงแหวน
แบบหมุนวนท่ีมีตอสมรรถนะการเผาไหมแกลบของ
เตาเผาไหม SFBC ที่ใชทรายเปนเบด ซึ่งจะพิจารณา
ถึงลักษณะการเผาไหม องคประกอบของแกสไอเสีย
และประสิทธิภาพการเผาไหม โดยในทุกเงื่อนไขการ
ทดลองจะปรับอัตราการปอนเชื้อเพลิงและความเร็ว
อากาศในสวนอื่นๆ ไวคงท่ีแตจะปรับเปลี่ยนเพียง
ความเร็วของอากาศสวนที่สองใตวงแหวนวอรเทค
เทานั้น 

2.   

2.1  

  เตาเผาไหมฟลูอิไดซเบดแบบหองเผาไหมส้ันที่ใช
ในการทดลองนั้นมีไดอะแกรมดังแสดงในรูปที่ 1  

ลักษณะของเตาเผาไหมสามารถแบงออกเปนสองสวน
ดังรูปที่ 2 คือ 1) เตาเผาไหมที่เปนทรงกระบอกที่มี
ขนาดเสนผานศูนยกลางภายในเตาเทากับ 500 mm 

และสูง 1525 mm และ 2) สวนกรวยซึ่งมีขนาดเสน
ผานศูนยกลางยอดตัดกรวย 300 mm สูง 500 mm ซึ่ง
ถูกออกแบบสําหรับรองรับอนุภาคเบดและเชื้อเพลิงที่
ยังเผาไหมไมหมด  ผนังเตาดานในกอดวยอิฐและฉาบ
ดวยซีเมนตทนไฟหนา 125 mm ในสวนของตัว
เตาเผาที่เปนทรง กระบอกไดมีการติดต้ังวงแหวนวอร-
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เทคที่ระดับความสูง1380 mm (เหนือแผนกระจาย
อากาศ) ซึ่งมีขนาดเสนผานศูนยกลางรูวงแหวนเทากับ 

300 mm เพื่อดักอนุภาคที่ยังเผาไหมไมหมดท่ีอาจ
หลุดลอยขึ้นเมื่อเกิดการฟุงกระจายของเชื้อเพลิง 

การจายอากาศเขาเตาเผาไหมมีดวยกันสามสวน
ดังนี้คือ 1) อากาศสวนที่หนึ่งซึ่งเปนอากาศที่กอใหเกิด
ฟลูอิไดเซชั่น  2) อากาศสวนที่สองเปนอากาศที่ชวย
ในการเผาไหมและชวยในการดักจับอนุภาคท่ียังเผา
ไหมไมหมดซึ่งมีการจายที่สองระดับความสูงคือระดับ
เหนือวงแหวนวอรเทค (vortex ring) ที่ระดับ1490 

mm ซึ่งถูกจายในลักษณะสัมผัสกับผนังเตาเผาไหม
จํานวน 1 ทอ และระดับใตวงแหวนวอรเทคซึ่งจายใน
ลักษณะทํามุมกับเสนสัมผัสผนังเตาที่ 65 องศา 
จํานวน 4 ทอ (ระดับ 1030 mm) ซึ่งจะกอใหเกิดวง
แหวนอากาศที่มีขนาดเสนผานศูนยกลาง 200 mm 

และ 3) อากาศสวนที่สามเปนอากาศซึ่งจายเพื่อใชเผา
ไหมและปองกันการลุกลามของไฟที่จะเขาไปยังถังพัก
ปอนแกลบ 

นอกจากนี้ ในการทดลองจะใชทรายขนาด 300 

ไมครอนเปนเบดปริมาณ 6 kg และใชตัวกระจาย
อากาศแบบหัวฉีดซึ่งมีขนาดเสนผานศูนยกลาง 37 

mm สูง 55 mm จํานวน 8 หัวที่ถูกติดต้ังบนแผน

กระจายอากาศ  ในการปอนเชื้อเพลิงเขาสูเตาเผาไหม
จะใชระบบสกรูปอน (Screw feeder) เขาในเบดโดย
ตรงที่ระดับความสูง 650 mm เหนือแผนกระจาย
อากาศ 

2.2  

      เชื้อเพลิงที่เลือกใชในงานวิจัยนี้คือแกลบซึ่งมี
องคประกอบของเชื้อเพลิงดังแสดงในตารางที่ 1  

 

ตารางที่ 1 องคประกอบของเชื้อเพลิงแกลบ (as 

received)  
 

Proximate analysis (wt.%)  

Fixed carbon 20.1 

Volatile matter 55.6 

Moisture 10.3 

Ash 14.0 

Ultimate analysis (wt.%)  

Carbon 38.0 

Hydrogen 4.55 

Oxygen 32.4 

Nitrogen 0.69 

Sulphur 0.06 

Moisture 10.3 

Ash 14.0 

Higher heating value (MJ/kg) 14.98 

 

 
 

รูปที่ 1 ไดอะแกรมเตาเผาไหมฟลูอิไดซเบดแบบหองเผาไหมส้ันที่ใชในการทดลอง 
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รูปที่ 2 ขนาดเตาและตําแหนงการวัดอุณหภูมิและแกสไอเสียของเตาเผาไหมฟลูอิไดซเบดแบบหองเผาไหมส้ัน 
 

2.3  

    การวัดปริมาณอากาศที่ ใช ในการทดลองของ
งานวิจัยนี้ไดใชเวนจูรีที่ทําการสอบเทียบแลวรวมกับ
เซนเซอรวัดความดันแตกตางซึ่งมีความคลาดเคล่ือน 

3% ของยานการวัด เปนอุปกรณในการวัดอัตราการ
ไหลของอากาศ   การควบคุมอัตราการปอนเชื้อเพลิง
จะใชอินเวอรเตอรควบคุมความเร็วรอบมอเตอรที่ใช
ขับสกรูปอนเชื้อเพลิง สวนการวัดอุณหภูมิในการ
ทดลองท่ีระดับความสูงตางๆ เหนือแผนกระจาย
อากาศคือ 640, 960, 1280 และ 1630 mm ตลอดจน
ที่ทอทางออกเตาจะใชเทอรโมคับเปลชนิด K คูกับ
อุปกรณแสดงผลซึ่งมีความละเอียด 1oC สวนการวัด
องคประกอบแกสเผาไหมที่ทอทางออกเตานั้นไดใช
เครื่องวิเคราะหแกสเสีย Testo 350XL ซึ่งสามารถวัด
แกส O2, CO, และ NOx, สวน CO2 ที่แสดงนั้นไดมา
จากการคํานวณยอนกลับจากปริมาณ O2 ของ
เครื่องวัด  สวนประสิทธิภาพการเผาไหมของเตานั้น
หาไดจากการวิเคราะหปริมาณคารบอนที่ไมเผาไหม
ภายในเถาที่ดักไดจากไซโคลนโดยใชเครื่องวิเคราะห
องคประกอบธาตุ LECO CHNS 932 รวมกับปริมาณ 

CO ที่วัดได 
 ขั้นตอนการทดลองเริ่มจากการปรับความเร็ว
อากาศสวนตางๆ ของแตละเงื่อนไขการทดลอง ดัง
ตารางท่ี 2   จากนั้นทําการจุดเตาเผาไหม โดยจะเริ่ม

ใชแกลบเปนเชื้อเพลิงเพื่ออุนใหเตาอุณหภูมิสูงขึ้น
ประมาณ 700-800 C แลวจึงเริ่มปอนทรายเขาสู
เตาเผาไหมใหไดปริมาณ 6 kg หลังจากนั้นจึงทําการ
ปรับอัตราการปอนเชื้อเพลิงดวยอินเวอรเตอรใหได
ตามเงื่อนไขการทดลอง เมื่อสภาวะการทํางานของ
เตาเผาไหมเขาสูสภาวะคงตัว (Steady) ซึ่งใชเวลา
ประมาณ 60-90 นาทีแลวจึงเริ่มบันทึกคาตาง ๆ 

ดังนี้คือ อุณหภูมิภายในเตาที่ระดับความสูงตางๆ (ดัง
รูปที่ 2) องคประกอบแกสไอเสียที่ทอทางออกเตา และ
ปริมาณเถาที่ดักไดจากไซโคลน (เก็บทุก 30 นาที เปน
เวลา 10 นาที) เพื่อนําไปวิเคราะหหาคารบอนที่ยังไม
เผาไหม   โดยขอมูลที่ ไดจะถูกนําไปคํานวณหา
ประสิทธิภาพการเผาไหม (Ec)ไดตามสมการที่ (1) [2, 

7-9]  

  %100
)--(

   E c
FE

fgEaEFE
          (1)  

โดย 

EF = ปริมาณความรอนที่ไดจากเชื้อเพลิงที่ปอนเขา
เตาเผาไหม (MJ/kg) 

Ea = ปริมาณความรอนที่สูญเสียไปกับคารบอนที่ไม
เผาไหมในเถา (MJ/kg) 

Efg= ปริมาณความรอนที่สูญเสียไปกับแกสคารบอน
มอนออกไซด (CO) ในแกสไอเสียซึ่งคํานวณไดจาก
ปริมาณ CO คาความรอนของ CO (MJ/kg) 
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ตารางที่ 2 เงื่อนไขการทดลองผลกระทบของความเร็ว
อากาศสวนที่สองใตวงแหวนวอรเทค 

Testing conditions 
Run number 

1 2 3 

Fluidizing air velocity (m/s) 1 1 1 

Mass fraction (-) 0.570 0.521 0.494 

Lower 2nd air velocity (m/s) 10 15 20 

Mass fraction (-) 0.207 0.276 0.314 

Upper 2nd air velocity (m/s) 15 15 15 

Mass fraction (-) 0.076 0.069 0.065 

Tertiary air velocity (m/s) 4 4 4 

Mass fraction (-) 0.147 0.134 0.127 

Excess air (%) 66 85 102 

Rice husk feed rate (kg/h) 65 65 65 

 

3.  

 จากการทดลองศึกษาผลกระทบของความเร็ว
อากาศสวนที่สองใตวงแหวนวอคเทค (V2,low) ที่จาย
แบบหมุนวนเพื่อชวยในการเผาไหมแกลบในเตาเผา
ไหมฟลูอิไดซเบดแบบหองเผาไหมส้ัน (SFBC) ซึ่งใช
ทรายเปนเบดปริมาณ 6 kg และใชตัวกระจายอากาศ
แบบหัวฉีด โดยพิจารณาถึงลักษณะการเผาไหมที่
เกิดขึ้นภายในเตาจากการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิในแต
ละระดับความสูง ตลอดจนพิจารณาถึงสมรรถนะของ
การเผาไหมในแงของประสิทธิภาพการเผาไหมและ
องคประกอบแกสไอเสียที่ทางออกเตาซึ่งสามารถ
แสดงผลไดดังนี้ 
3.1  

 รูปที่ 4 แสดงการกระจายอุณหภูมิแนวกึ่งกลางเตา
ที่ระดับตางๆ ในแตละเงื่อนไขการจายอากาศสวนที่
สองแบบหมุนวนเพื่อชวยเผาไหมแกลบที่ตําแหนงใต
วงแหวนวอรเทคดวยความเร็ว 10, 15 และ 20 m/s 

โดยพบวาอุณหภูมิเบดท่ีระดับ 640 mm และ 960 

mm เหนือแผนกระจายอากาศ ในทุกเงื่อนไขมีคา
ใกลเคียงกันในชวงประมาณ 945oC (ที่ระดับ 640 

mm) และ 955-971oC (ที่ระดับ 960 mm) ซึ่งแสดงให
เห็นถึงการคลุกเคลาที่ดี (well mixing) ภายในเบด 

นอกจากนี้ยั งพบวาการเผาไหมจะเกิดขึ้นอยาง
ตอเนื่องจนถึงทอทางออกของเตาเผาไหม ทั้งนี้เปนที่

นาสังเกตวาในกรณีการจายอากาศสวนที่สองใต      
วงแหวนวอรเทคดวยความเร็ว 10 m/s สงผลให
อุณหภูมิที่ระดับ 1280 mm มีคาสูงขึ้นอยางชัดเจน ซึ่ง
สามารถอธิบายไดวา เนื่องจากกรณีนี้ใชปริมาณ
อากาศสวนเกินที่ตํ่าสุด (EA=66%) จึงทําใหปริมาณ
แกสคารบอนมอนออกไซด (CO) เกิดขึ้นขณะเผาไหม
เชื้อเพลิงภายในเบดมีปริมาณมาก ซึ่ง CO นี้จะลอย
ขึ้นมาเผาไหมกับอากาศสวนที่สองใตวงแหวนวอรเทค 

(สัดสวนมวล 0.20) อยางรุนแรง ในขณะที่เงื่อนไข 

V2,low เทากับ 15 และ 20 m/s (EA=85 และ 102% 

ตามลําดับ) นั้นอุณหภูมิที่ระดับความสูงเดียวกันนี้
เพิ่มขึ้นไมมากนัก เนื่องจากมวลอากาศสวนที่สองใต
วงแหวนวอรเทคซึ่งถูกจายเขาไปในเตาของทั้งสอง
เงื่อนไขมีสัดสวนมวลอากาศที่สูง (0.28-0.31) โดย
อุณหภูมิที่ระดับความสูง 1280 mm นี้มีคาลดลงตาม
ปริมาณอากาศท่ีเพิ่มขึ้นคือ 1067, 990 และ 960oC  

ตามลําดับ  
 

 
 

รูปที่ 3 การกระจายอุณหภูมิแนวกึ่งกลางเตาเผาไหม 
 

 สําหรับระดับเหนือวงแหวนวอรเทค (1630 mm) 

พบวาอุณหภูมิในทุกเงื่อนไขมีคาเพิ่มขึ้นเมื่อเทียบกับ
ระดับใตวงแหวนวอรเทค (1000-1100oC) ซึ่งบงบอก
ไดถึงการเผาไหมที่เกิดขึ้นอยางตอเนื่องของ CO ที่
หลุดลอยขึ้นมาเผาไหมกับอากาศสวนที่สองเหนือวง
แหวนวอรเทค สวนที่ระดับความสูงต้ังแต 1630 mm 

จนถึงทอทางออกเตาอุณหภูมิ ในทุกเงื่อนมีการ
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เปลี่ยนแปลงเพียงเล็กนอย แสดงใหเห็นวาการเผา
ไหมเกิดขึ้นนอยลงที่ชวงระดับความสูงดังกลาว โดย
อุณหภูมิทางออกที่เงื่อนไขความเร็วอากาศสวนที่สอง
ใตวงแหวนวอรเทคท่ี 10, 15 และ 20 m/s คือ 1090, 

1018 และ 978oC ตามลําดับ 

3.2  

 ผลกระทบของความเร็วอากาศสวนที่สองใต       
วงแหวนวอรเทค (V2,low) ที่มีตอแกสไอเสียที่ทางออก
เตาคือ ออกซิเจน (O2) คารบอนมอนออกไซด (CO) 

และไนโตรเจนออกไซด (NOx) สามารถแสดงไดดังรูป
ที่ 4 โดยรูปที่ 4(ก) แสดงใหเห็นวาปริมาณ O2 มีคา
เพิ่มขึ้นตามการเพิ่มขึ้นของความเร็วอากาศสวนที่สอง 
(อากาศสวนเกินที่เพิ่มขึ้น) จาก 7.08% เปน 10.07% 

สวน CO ที่ทางออกเตาภายใต O2 สวนเกิน 6% 

พบวามีคาลดลงตาม V2,low ที่เพิ่มขึ้นอยางชัดเจนดังรูป
ที่ 4(ข) โดยมีคาลดลงจาก 8470 ppm เหลือ 2353 

ppm เนื่องจากอากาศสวนที่สองนี้มีการจายแบบหมุน
วนที่ทําใหเกิดเปนวงแหวนอากาศซึ่งสามารถชวยให 
CO ที่เกิดขึ้นอยางมากในเบดถูกทําปฏิกิริยาไดดีขึ้น 

โดยความปนปวนของอากาศในตําแหนงนี้จะมีคา
เพิ่มขึ้นตามความเร็วอากาศจึงเปนเหตุผลใหปริมาณ 

CO มีคาลดลง [6] อยางไรก็ตามปริมาณ CO ที่วัดได
ในทุกเงื่อนไขการทดลองมีคาสูงกวาคามาตรฐานซึ่งมี
คาเพียง 740 ppm (ที่ 6% O2) ทั้งนี้ อาจเปนผลของ
ความเร็วอากาศท่ีกอใหเกิดฟลูอิไดเซชันที่ ใชใน
การศึกษามีคาสูงเกินไป (1 m/s) จึงทําใหความเร็ว
แกสภายในเตามีคาสูงซึ่งเปนผลใหระยะเวลาการเผา

ไหมในเตาสั้นเกินไป ในแงของ NOx พบวามีคา
เพิ่มขึ้นอยางมากตามการเพิ่มขึ้นของความเร็วอากาศ
สวนที่สองใตวงแหวนวอรเทค โดยเฉพาะกรณีที่การ
เพิ่มความเร็วจาก 10 m/s เปน 15 m/s (EA จาก 66% 

เปน 85%) ซึ่งเพิ่มจาก 358 เปน 457 ppm ที่ 6% O2 

ดังรูปที่ 4(ค) ผลที่เกิดขึ้นนี้อธิบายไดจากสารระเหย
ของแกลบซึ่งมักอยูในรูป NH3 [4, 8-9] ที่ปลดปลอยมา
จากเชื้อเพลิงมาเผาไหมบริเวณที่มีการจายอากาศสวน
ที่สองใตวงแหวนวอร-เทคตามสมการ (2) และ (3) [8-

10] 

         NONHNH O,OH,O
i

OH,O
3

2       (2) 

NONH 2O,char
3          (3) 

 

 จากสมการทั้งสองแสดงใหเห็นวาปริมาณ O2 ที่
เพิ่มขึ้นจะสงผลโดยตรงตอการเกิดปฏิกิริยาการกอตัว
ของ NOx ดังนั้นการเพิ่ม V2,low จึงเปรียบเสมือนการ
เพิ่ม O2 ในการเขาทําปฏิกิริยาการเกิด NOx มากขึ้น 

สวนกรณีการเพิ่มปริมาณอากาศสวนเกินเปน 102% 

(V2,low = 20 m/s) ซึ่งพบวา NOx มีการเพิ่มขึ้นนอย
กวาเงื่อนไขกอนหนา ซึ่งอาจเปนผลสืบเนื่องมาจากใน
เงื่อนไขนี้ ใชปริมาณอากาศมากจนสงใหอุณหภูมิ
ภายในเตาที่ลดตํ่าลง (ดังรูปที่ 4) จนทําใหอัตราการ
เกิดปฏิกิริยาของ NOx ลดลง อยางไรก็ตาม ในทุก
เงื่อนไขการทดลองในการศึกษานี้มีคา NOx ท่ีสูงกวา
คามาตรฐานสําหรับการเผาไหมเชื้อเพลิงชีวมวล (215 

ppm ที่ 6% O2) คอนขางมาก ซึ่งตองหาวิธีการลด
ปริมาณ NOx ตอไป   

 

   
                          (ก) O2 (ข) CO (ค) NOx 
 

รูปที่ 4 องคประกอบแกสไอเสียที่ทางออกเตาในแตละเงื่อนไขการทดลอง 
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3.3 

 

 ในแงของประสิทธิการเผาไหมของเตาเผาไหม 
SFBC ในการเผาไหมแกลบที่ใชทรายเปนเบดและใช
หัวฉีดกระจายอากาศในแตละเง่ือนไขพบวาการเพิ่ม 

V2,low ผลใหประสิทธิภาพการเผาไหมเพิ่มสูงขึ้นจาก 

92.7% เปน 97.71% ดังรูปที่ 5เนื่องจาก V2,low 

เพิ่มขึ้นนี้ สงผลใหแรงเหว่ียงของวงแหวนอากาศซึ่ง
ชวยในการดักอนุภาคเชื้อเพลิงที่ยังเผาไหมไมหมดให
ตกกลับลงไปเผาไหมภายในเบดไดเพิ่มมากขึ้น โดย
สังเกตไดวาเปอรเซ็นตคารบอนท่ียังไมเผาไหมในเถา
ลอยที่ ดักไดจากไซโคลนมีคาลดลงตามความเร็ว
อากาศที่เพิ่มขึ้น (จาก 7.27% เปน 2.40%) นอกจากนี้ 
การลดลงของปริมาณ CO ที่ทางออกเตา (จาก 8470 

เหลือ 2353 ppm) ดังที่ไดกลาวมาขางตน ก็เปนอีก
เหตุผลหนึ่งที่ทําใหประสิทธิภาพการเผาไหมมีคา
สูงขึ้น 
 

 
 

รูปที่ 5 ประสิทธิภาพการเผาไหมและคารบอนท่ียังไม
เผาไหมในเถา 
 

4.  

 จากการศึกษาทดลองผลกระทบของความเร็ว
อากาศสวนสองใตวงแหวนวอรเทค (V2,low) ที่ใชในการ
เผาไหมแกลบในเตาเผาไหมฟลูอิไดซเบดแบบหองเผา
ไหมส้ัน โดยใช V2,low ในชวง 10, 15 และ 20 m/s ซึ่ง
คิดเปนปริมาณอากาศสวนเกินได 66, 85 และ 102% 

ตามลําดับ สามารถสรุปผลการทดลองไดดังนี้ 

1. การเผาไหมเชื้อเพลิงแกลบมีการคลุกเคลา
กันอยางดีภายในเบดและเกิดขึ้นอยางตอเนื่องตลอด
ความสูงเตาเผาไหม โดยอุณหภูมิภายในเตามีคาลดลง
ตามความเร็วอากาศสวนสองใตวงแหวนวอรเทค 

(V2,low)ที่เพิ่มขึ้น 

2. การเพิ่ม V2,low ซึ่งเปนผลใหปริมาณอากาศ
สวนเกินในการเผาไหมเพิ่มขึ้น สงผลใหปริมาณ O2 

ในแกสไอเสียเพิ่มขึ้นโดยมีคาในชวง 7.08-10.07%  

3. การเพิ่ม V2,low สงผลใหปริมาณ CO มีคา
ลดลง ซึ่งบงชี้วาการเผาไหมเชื้อเพลิงเหนือเบดดีขึ้น 

โดยปริมาณ CO ลดลงจาก 8470 ppm เหลือ 2353 

ppm (ที่ 6%O2)  

4. การเพิ่มความเร็วอากาศสวนสองใตวงแหวน
วอรเทค สงผลให NOx มีคาเพิ่มสูงขึ้น โดยเฉพาะชวง
การเพิ่ม V2,low จาก 10 เปน 15 m/s ซึ่งเปนผลจาก
ปริมาณ O2 ที่เขาไปทําปฏิกิริยากับสารระเหยของ
แกลบ (จําพวก NH3) เพิ่มมากขึ้น ขณะที่การเพิ่มขึ้น
ของ NOx นอยลงที่กรณี  V2,low เทากับ 20 m/s ซึ่ง
อาจไดรับผลขางเคียงจากอุณหภูมิภายในเตาที่ลดลง 
โดย NOx ในทุกกรณี (358-457 ppm ที่ 6% O2) มีคา
สูงกวาคามาตรฐานที่ 220 ppm ซึ่งตองหาแนว
ทางการลดตอไป 

5. การเพิ่ม V2,low สงผลใหการคลุกเคลาของ
อากาศและอนุภาคเชื้อเพลิงตลอดจนแกสที่ยังเผาไหม
ไมสมบูรณไดดีขึ้น ซึ่งดูไดจากปริมาณ CO และ
คารบอนที่ไมเผาไหมที่ลดลง เปนผลใหประสิทธิภาพ
การเผาไหมมีคาเพิ่มขึ้นจาก 92.7 เปน 97.75% โดย
เงื่อนไขความเร็ว V2,low ที่ดีสุดในการศึกษาคือ 20 m/s 

5.  

 ขอขอบคุณสํานักงานกองทุนสนับสนุนการวิจัย 

(สกว.) สํานักงานคณะกรรมการการอุดมศึกษา (สกอ.) 

ที่ใหการสนับสนุนทุนวิจัย  

6.  

[1] Natarajan E, Nordin A, Rao AN. (1998) 

Overview of combustion and gasification of rice 

husk in fluidized bed reactors, Biomass 

Bioenergy,14, pp. 533-546. 



AEC 30 
 

[2] Armesto L, Bahillo A, Veijonen K, Cabanillas 

A, Otero J. (2002) Combustion behaviour of rice 

husk in a bubbling fluidised bed, Biomass 

Bioenergy, 23, pp.171-179. 

[3]  Fang M, Yang L, Chen G, Shi Z, Luo Z, Cen 

K. (2004) Experimental study on rice husk 

combustion in a circulating fluidized bed, Fuel 

Process Technol, 85, pp. 1273-1282. 

[4] Werther J, Saenger M, Hartge EU, Ogada T, 

Siagi Z. (2000) Combustion of agricultural 

residues. Prog Energy Combust Sci, 26, pp. 1-27. 

[5] Armesto L, Bahillo A, Cabanillas A, Veijonen K, 

Otero J, Plumed A, Salvador L. (2003) Co-

combustion of coal and olive oil industry residues 

in fluidised bed. Fuel, 82, pp. 993-1000. 

[6] Varol M, Atimtay AT. (2007) Combustion of 

olive cake and coal in a bubbling fluidized bed 

with secondary air injection, Fuel, 86, pp. 1430-

1438. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

[7] Madhiyanon T., Sathitruangsak P., 

Soponronnarit S. (2010) Combustion behavior of 

rice-husk in a short-combustion-chamber fluidized 

-bed combustor (SFBC), Applied Thermal 

Engineering, 30, pp. 347-353. 

[8] Sathitruangsak S, Madhiyanon M., 

Soponronnarit S. (2009) Rice husk co-firing with 

coal in a short-combustion-chamber fluidized-bed 

combustor (SFBC), Fuel, 88, pp.1394-1402. 

[9] Madhiyanon M, Sathitruangsak S, 

Soponronnarit S. (2009) Co-combustion of rice 

husk with coal in a cyclonic fluidized-bed 

combustor ( -FBC), Fuel, 88, pp. 132-138. 

[10] Zevenhoven R, Kilpinen P. (2002) Control of 

pollutants in flue gases and fuel gases. 2nd ed. 

Finland: Espoo/Turku. 



 AEC 29 
 

การประชุมวิชาการเครือขายวิศวกรรมเครื่องกลแหงประเทศไทย คร้ังที่ 24 

20-22 ตุลาคม 2553 จังหวัดอุบลราชธานี  
 

 

-  

Effect of Fluidizing Air Velocity on Combustion Performance for Firing Rice Husk in   

a Vortex-Fluidized Bed Combustor (VFBC) Using Nozzle-Type Air Distributor 
 

ประสาน สถิตยเรืองศักด์ิ1  ฐานิตย เมธิยานนท2 และสมชาติ โสภณรณฤทธิ์3 

  
1,2 ภาควิชาวิศวกรรมเคร่ืองกล คณะวิศวกรรมศาสตร มหาวิทยาลัยเทคโนโลยีมหานคร 51 เขตหนองจอก  กรุงเทพมหานคร 10530 

3คณะพลังงาน ส่ิงแวดลอมและวัสดุ มหาวิทยาลัยเทคโนโลยีพระจอมเกลาธนบุรี 126 เขตทุงครุ กรุงเทพมหานคร 10400  

*ผูติดตอ: prasan_mut@yahoo.com, เบอรโทรศัพท: (662) 9883655 ext. 3107 

 

  
งานวิจัยนี้นําเสนอผลกระทบของความเร็วอากาศที่กอใหเกิดฟลูอิไดเซชัน (Uf) ที่มีผลตอสมรรถนะการเผาไหม

แกลบในเตาเผาไหมวอรเทค-ฟลูอิไดซเบดท่ีใชทรายเปนวัสดุเฉื่อยในเบดและใชหัวฉีดกระจายอากาศ ในแงของ
ปริมาณแกสมลพิษที่ทางออกเตาและประสิทธิภาพการเผาไหม (Ec) ตลอดจนไดศึกษาลักษณะการเผาไหมที่เกิดขึ้น
ภายในเตา ในการทดลองไดปรับเปลี่ยน Uf ที่ 0.8, 1.0, 1.1 และ 1.2 m/s ซึ่งคิดเปนอากาศสวนเกิน (EA) ในชวง 48-

90% ผลการวัดการกระจายอุณหภูมิและความเขมขนออกซิเจนภายในเตาบงชี้วาการเผาไหมเกิดขึ้นบริเวณใตวงแหวน
วอรเทค ในขณะที่การเพิ่ม Uf สงผลใหอุณหภูมิภายในเตาลดลง  ในแงขององคประกอบแกสไอเสียพบวา CO มีคา
เพิ่มขึ้นตาม Uf ที่เพิ่มขึ้นโดยมีคาในชวง 25-90 ppm (ที่ 6% O2) ในขณะที่ NOx ที่ระดับ O2 สวนเกิน 6% มีแนวโนม
เพิ่มขึ้นตามการเพิ่ม Uf ซึ่งมีคาในชวง 332-397 ppm นอกจากนี้ยังพบวาการเพิ่ม Uf เปนสาเหตุของการลดลงของ Ec 

ซึ่งสวนใหญมีคา>98% ตลอดจนพบวา Uf ที่เหมาะสมในการศึกษานี้คือ 0.8 m/s ซึ่งคิดเปน EA = 48%  

: / / /    
 

Abstract 
 This research presents the effect of the fluidizing air velocity (Uf) on combustion performance for firing 

rice husk, in terms of gas emissions and combustion efficiency (Ec), in a vortex-fluidized-bed combustor 

(VFBC) using sand as an inert bed material, and using a nozzle-type air distributor. The combustion behavior 

inside the VFBC was also presented. In this study, Uf was varied at 0.8, 1.0, 1.1 and 1.2 m/s, corresponding 

to excess air (EA) in the range of 48-90%. The temperature and O2 profiles along the combustor height 

indicated that main combustion occurred beneath the vortex ring, while increasing Uf was responsible for a 

drop in temperature along the combustor height. In view of gas emissions at 6% O2, CO and NOx emissions 

tended to increase as Uf increased, ranging 25-90 ppm for CO and 332-397 ppm for NOx. Moreover, the Uf 

increment was accountable for Ec degradation, mostly>98%. The results concluded that the optimum Uf was 

0.8 m/s, corresponding to EA = 48%. 

Keywords: emissions/ fluidized-bed/ rice husk/ vortex 
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1.  

      ก า ร นํ า ชี ว ม ว ล ม า ใ ช เ ป น เ ชื้ อ เ พ ลิ ง ใ น
ภาคอุตสาหกรรมในชวงทศวรรษที่ผานนั้นมีอัตราการ
เพิ่มขึ้นอยางเห็นไดชัดอันมีปจจัยมาจากการปรับราคา
เพิ่มขึ้นของเชื้อเพลิงฟอสซิล ทั้งน้ํามันและถานหิน อีก
ทั้งการสนับสนุนใหมีการใชชีวมวลเปนเชื้อเพลิงโดย
ภาครัฐบาลที่ไดออกมาตรการจูงใจตางๆ ตลอดจนการ
ออกกฎหมายบังคับ เชนการกําหนดนโยบายการเพิ่ม
สัดสวนพลังงานทดแทนเปน 8% ในป 2554 [1] ทั้งนี้ 
ชีวมวลตางๆ อาจถูกนําไปใชเปนเชื้อเพลิงในหมอไอน้ํา
หรือเตาเผาไหมตางชนิดกันตามความเหมาะสม ไมวา
จะเปนเตาตะกรับ เตาไซโคลน เตาเผาเชื้อเพลิงบด หรือ
เตาเผาฟลูอิไดซ เบดเปนตน  อยางไรก็ตาม  หาก
เปรียบเทียบสมรรถนะของเตาเผาไหมแตละชนิดขางตน
พบว า เตา เผาไหมฟลู อิ ไดซ เบดเปน เตา เผาที่ มี
ประสิทธิภาพสูง [2-3] และกําลังเปนที่นิยมอยูในปจจุบัน 

โดยเชื้อเพลิงที่มักถูกนําไปเผาไหมไดแก แกลบ [4-6] 

ชานออย [7] และฟางขาว [8] เปนตน ทั้งนี้ มีงานวิจัย
จํานวนหนึ่งไดทําการศึกษาผลกระทบของตัวแปรตางๆ 

ที่สงผลตอการเผาไหมเชื้อเพลิงชีวมวลในเตาเผาแบบ
ฟลูอิไดซเบด เชน ความเร็วหรือปริมาณอากาศที่
กอใหเกิดฟลูอิไดเซชัน ปริมาณอากาศสวนที่สองที่จาย
เหนือเบดเพื่อชวยเผาไหมสารระเหยของเชื้อเพลิง ซึ่ง
พบวาความเร็วอากาศที่กอใหเกิดฟลูอิไดเซชันจะสงผล
มากตอคาประสิทธิภาพการเผาไหม โดยเฉพาะอยางยิ่ง
กรณีใชเชื้อเพลิงที่มีปริมาณสารระเหยนอย [6] ในขณะ
ที่ปริมาณอากาศสวนที่สองนั้นจําเปนตองจายในกรณี
ของการเผาไหมชีวมวล [9] 

 งานวิจัยที่ผานมาของคณะผูวิจัยที่ไดศึกษาการเผา
ไหมแกลบและการเผาไหมแกลบรวมกับถานหินบิทูมินัส
ในเตาเผาไหมวอรเทค-ฟลูอิไดซเบด (VFBC) ซึ่งไมใช
วัสดุเฉื่อยเปนเบดและติดต้ังใบกวนภายในเบดเพื่อ
ปองกันการเกาะตัวของเชื้อเพลิง [4,10] ซึ่งผลการศึกษา
พบวาเตา VFBC สามารถเผาไหมเชื้อเพลิงแกลบหรือ
เชื้อเพลิงรวมไดอยางมีประสิทธิภาพ (>97%) และ
ปลดปลอยแกสมลพิษ (CO และ SO2) อยูในเกณฑ

มาตรฐาน เวนแตปริมาณ NOx ที่ตองควบคุมอุณหภูมิ
เบดใหตํ่าประมาณ 800oC จึงจะสามารถจํากัดได แต
อยางไรก็ตาม การไมผสมวัสดุเฉื่อยในเบดของเตา 
VFBC สงผลใหเกิดขีดจํากัดในการนําเตาเผาไหมตัวนี้
ไปประยุกตใชกับเชื้อเพลิงชนิดอื่นที่ไมสามารถทําให
เกิดสภาวะฟลูอิไดซเซชันไดเชนเดียวกับแกลบ จึงได
ปรับเปลี่ยนการศึกษามาเปนการใชทรายเปนเบด
ปริมาณ 2.5 kg ซึ่งจําเปนตองทําการศึกษาผลกระทบ
ของปจจัยตางๆ ที่สงผลตอการเผาไหมในเตาเผาไหม 
VFBC ซึ่งจะเปลี่ยนแปลงตามลักษณะของการทํางานที่
แปรเปลี่ยนไป 

 วัตถุประสงคของงานวิจัยนี้คือการศึกษาผลกระทบ
ความเร็วอากาศที่ ก อ ให เกิดฟลูอิ ไดเซชันที่ มีตอ
สมรรถนะการเผาไหมแกลบของเตาเผาไหม VFBC ที่ใช
ทรายเปนเบด ซึ่งจะพิจารณาถึงลักษณะการเผาไหม 
องคประกอบของแกสไอเสียและประสิทธิภาพการเผา
ไหม โดยในทุกเงื่อนไขการทดลองจะปรับอัตราการปอน
เชื้อเพลิงและความเร็วอากาศในสวนอื่นๆ ไวคงที่แตจะ
ปรับเปลี่ยนเพียงความเร็วอากาศที่กอใหเกิดฟลูอิไดเซ-

ชันเทานั้น 
 

2.   

2.1 -  (VFBC) 

 รูปที่ 1 แสดงตําแหนงติดต้ังอุปกรณการทดลอง
ของเตาเผาไหมวอรเทค-ฟลูอิไดซเบด (VFBC) โดย
เตาเผาไหม VFBC ที่ใชในการทดลองนั้นถูกออกแบบ
โดยรวมเอาลักษณะเดนของเตาเผาแบบไซโคลนคือการ
เผาไหมแบบหมุนวนหรือวอรเทคและการเผาไหมขณะ
แขวนลอยในกระแสอากาศของเตาเผาแบบฟลูอิไดซเบด
เขาดวยกันจึงทําใหเตาเผาตัวนี้มีประสิทธิภาพสูงขนาด
ของเตา VFBC คือ เสนผานศูนยกลางภายในเตาเผา
เทากับ 40 cm และสูง 165 cm โดยลักษณะของเตาเผา
ไหมสามารถแบงออกเปน 2 สวน ดังรูปที่ 2 คือ สวนที่
หนึ่งเปนรูปรางทรงกระบอกสูง140 cm และสวนที่สอง
คือเปนทรงกรวยหงายตัดยอดสูง 30 cm โดยที่หองเผา
ไหมทรงกระบอกจะมีการติดต้ังวงแหวนวอรเทคซึ่งมี
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ขนาดชองเปดของรูเทากับ 24 cm โดยวงแหวนวอรเทค
นี้จะชวยในการดักอนุภาคเชื้อเพลิงที่ยังเผาไหมไมหมด
ใหตกกลับมายังเบดซึ่งจะสามารถเพิ่มระยะเวลาในการ
เผาไหม  สวนดานลางของเตาเผาที่เปนทรงกรวยหงาย
นั้นจะเปนสวนรองรับอนุภาคเบดและเชื้อเพลิงในขณะ
เผาไหมแบบฟลูอิไดซเบด ซึ่งมีการติดต้ังตัวกระจาย
อากาศแบบหัวฉีดไวดานลางสุด สําหรับการจายอากาศ
เขาเตาเผาไหมจะแบงออกเปน 3 สวน คือ อากาศสวนที่
หนึ่งเปนอากาศที่เปาใหเชื้อเพลิงเกิดฟลูอิไดเซชันซึ่งถูก
จายเขาบริเวณดานลางเตาผานตัวกระจายอากาศแบบ
หัวฉีด อากาศสวนที่สองถูกจายในแนวสัมผัสกับผนังเตา
พรอมกับแกลบที่ตําแหนงใตวงแหวนวอรเทค และ
อากาศสวนที่สามเปนสวนที่ชวยในการเผาไหมซึ่งได
จายที่ตําแหนงเหนือวงแหวนวอรเทคในลักษณะสัมผัส
กับผนังหองเผาไหมเชนเดียวกับอากาศสวนที่สอง 
นอกจากนี้  ในการทดลองได ใชทรายขนาด  300 

ไมครอน ปริมาณ 2.5 kg ซึ่งคิดเปนความสูงเบด
ประมาณ 6 cm เปนอนุภาคเบดเพื่อใหเกิดฟลูอิไดเซชัน 

 2.3  

 เชื้อเพลิงที่ เลือกใชในงานวิจัยนี้คือแกลบซึ่งมี
องคประกอบของเชื้อเพลิงดังแสดงในตารางที่ 1  

 

ตารางที่ 1 องคประกอบของเชื้อเพลิงแกลบ (as 

received)  
 

Proximate analysis (wt.%)  

Fixed carbon 20.1 

Volatile matter 55.6 

Moisture 10.3 

Ash 14.0 

Ultimate analysis (wt.%)  

Carbon 38.0 

Hydrogen 4.55 

Oxygen 32.4 

Nitrogen 0.69 

Sulphur 0.06 

Moisture 10.3 

Ash 14.0 

Higher heating value (MJ/kg) 14.98 

 

 
รูปที่ 1 แสดงการติดต้ังอุปกรณการทดลองของเตาเผาไหมวอรเทค-ฟลูอิไดซเบด 

 

 

 



 AEC 29 
 

 
รูปที่ 2 ขนาดเตาเผาไหม VFBC ตําแหนงการวัดอุณหภูมิและแกสเสียในการทดลอง 

 

2.2     

  การวัดปริมาณอากาศที่ใชในการทดลองของ
งานวิจัยนี้ไดใชเวนจูรีที่ทําการสอบเทียบแลวรวมกับ
เซนเซอรวัดความดันแตกตางซึ่งมีความคลาดเคล่ือน 

3% ของยานการวัด การควบคุมอัตราการปอน
เชื้อเพลิงแกลบจะใชอินเวอรเตอรควบคุมความเร็วรอบ
มอเตอรที่ใชขับสกรูปอนเชื้อเพลิง สวนการวัด
อุณหภูมิในการทดลองจะใชเทอรโมคับเปลชนิด K คู
กับอุปกรณแสดงผลซึ่งมีความละเอียด 1oC  ซึ่งทํา
การวัดจํานวน 6 ตําแหนงคือ 0.20, 0.49, 1.0, 1.25, 

1.50m เหนือแผนกระจายอากาศ และที่ทอทางออก
เตาเผาไหม (ระดับ 1.70 m) ดังรูปที่ 2 สําหรับในการ
วัดความเขมขนของ O2 ที่ระดับความสูงตางๆ คือ 

0.20, 0.62, 0.82, 1.0, 1.25, 1.50m และที่ทอ
ทางออกเตา (2.10m) นั้นไดใชเครื่องวิเคราะหแกสเสีย 

Testo 350XL ซึ่งสามารถวัดแกส O2, CO และ NOx  

สวน CO2 ที่แสดงนั้นไดมาจากการคํานวณยอนกลับ
จากปริมาณ O2 ของเครื่องวัด สําหรับประสิทธิภาพ
การเผาไหมนั้นหาไดจากการวิเคราะหปริมาณ
คารบอนที่ไมเผาไหมภายในเถาที่ดักไดจากไซโคลน
โดยใชเครื่องวิเคราะหองคประกอบธาตุ LECO CHNS 

932 รวมกับปริมาณ CO ที่วัดไดจากแกสไอเสีย 

 

 ขั้นตอนการทดลองเริ่มจากการปรับความเร็วลม
ที่ใชของอากาศสวนตางๆ ใหไดตามเงื่อนไขการ
ทดลองตามตารางที่ 2 จากนั้นทําการจุดเตาเผาไหม 
โดยจะเริ่มใชแกลบเปนเชื้อเพลิงเพื่ออุนใหเตาอุณหภูมิ
สูงขึ้นประมาณ 700-800oC แลวจึงเริ่มปอนทราย
ปริมาณ 2.5 kg เขาสูเตาเผาไหม เมื่อสภาวะการ
ทํางานของเตาเผาไหมเขาสูสภาวะคงตัว ซึ่งใชเวลา
ประมาณ 60-90 นาทีแลวจึงเริ่มบันทึกคาตาง ๆ 

ดังนี้คือ อุณหภูมิแนวกึ่งกลางเตาและความเขมขนของ 
O2 ที่ระดับความสูงตางๆ (ดังรูปที่ 2) รวมถึงการวัด
ปริมาณเถาที่ดักไดจากไซโคลน (เก็บทุก 30 นาที เปน
เวลา 15 นาที) เพื่อนําไปวิเคราะหหาคารบอนที่ไมถูก
เผาไหม  โดยขอมูลที่ ไดจะถูกนําไปคํ านวณหา
ประสิทธิภาพการเผาไหม (Ec) ไดตามสมการที่ (1) [4-

10]  

  %100
)--(

   E c
FE

fgEaEFE
            (1)  

โดย 

EF = ปริมาณความรอนที่ไดจากเชื้อเพลิงที่ปอนเขา
เตาเผาไหม (MJ/kg) 
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Ea = ปริมาณความรอนที่สูญเสียไปกับคารบอนที่ไม
เผาไหมในเถา (MJ/kg) 

Efg= ปริมาณความรอนที่สูญเสียไปกับแกสคารบอน
มอนออกไซด (CO) ในแกสไอเสียซึ่งคํานวณไดจาก

ปริมาณ CO คาความรอนของ CO (MJ/kg) 

 

ตารางที่ 2 เงื่อนไขการทดลองผลกระทบของความเร็ว
อากาศสวนที่สองใตวงแหวนวอรเทค 

Testing conditions 
Run number  

1 2 3 4 

Fluidizing air velocity (m/s) 0.8 1.0 1.1 1.2 

Mass fraction (-) 0.57 0.62 0.64 0.66 

2nd air velocity (m/s) 13 13 13 13 

Mass fraction (-) 0.35 0.31 0.29 0.28 

Tertiary air velocity (m/s) 10 10 10 10 

Mass fraction (-) 0.08 0.07 0.07 0.06 

Excess air (%) 48 70 80 90 

Rice husk feed rate (kg/h) 32.7 32.7 32.7 32.7 

 

3.  

จากการศึกษาผลกระทบของความเร็วอากาศที่
กอใหเกิดฟลูอิไดเซชันในการเผาไหมแกลบของ
เตาเผาไหมวอรเทค-ฟลูอิไดซเบด (VFBC) ที่ใชทราบ
เปนเบดในปริมาณ 2.5 kg และใชตัวกระจายอากาศ
แบบหัวฉีด โดยไดศึกษาถึงลักษณะการเผาไหมที่
เกิดขึ้นภายในเตาซึ่งพิจารณาไดจากการกระจาย
อุณหภูมิและแกสออกซิเจนในแตละระดับความสูงของ
เตาเผาไหม ตลอดจนไดประเมินถึงสมรรถนะการเผา
ไหมของเตาในแงของประสิทธิภาพการเผาไหมและ
แกสมลพิษ 

3.1 

 

 รูปที่ 3(ก) แสดงการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิในแนว
กึ่งกลางเตา VFBC ในแตละระดับภายใตเงื่อนไข
ความเร็วอากาศที่กอใหเกิดฟลูอิไดเซชัน (Uf) ตางๆ 

โดยพบวาอุณหภูมิมีคาตํ่าสุดท่ีระดับ 0.2 m เหนือ
แผนกระจายอากาศโดยมีคาในชวง 355-570oC ซึ่ง

เปนผลมาจากอากาศที่กอใหเกิดฟลูอิไดเซชันซึ่งมี
อุณหภูมิตํ่าและมีสัดสวนโดยมวลในชวง 0.57-0.66 

ไหลเขาสูเตาเผาไหมแลวเริ่มรับความรอนจากเบด
ทราย หลังจากจุดนี้อุณหภูมิจะสูงขึ้นตามระดับความ
สูงซึ่งบงชี้ถึงการเผาไหมที่เกิดขึ้นอยางตอเนื่องจนถึง
ระดับความสูง 1.0 m โดยมีคาในชวง 768-966oC 

นอกจากนี้ยังเปนที่นาสังเกตวาการจายอากาศสวนที่
สองซึ่งมีสัดสวนมวลอากาศประมาณ 0.27-0.35 และ
เขามาพรอมกับเชื้อเพลิงแกลบที่ระดับใตวงแหวนวอร-
เทคไมสงผลใหอุณหภูมิในชวงระดับความสูง 1.0-1.25 

m ลดลง ยกเวนเงื่อนไข Uf = 1.2 m/s แสดงใหเห็นถึง
การเริ่มการเผาไหมของเชื้อเพลิงต้ังแตเริ่มเขาสู
เตาเผาไหม โดยเฉพาะอยางยิ่งสารระเหยซึ่งอาจหลุด
ลอยขึ้นไปเผาไหมเหนือวงแหวนวอรเทค อยางไรก็
ตามจากรูปที่ 3(ก) ยังแสดงใหเห็นอีกวาท่ีระดับ 1.50 

m อุณหภูมิแกสภายในเตาเหนือวงแหวนวอรเทคมี
แนวโนมลดลงซึ่งอาจเปนผลมาจากอากาศสวนที่สาม
เขาไปผสมกับแกสไอเสียที่ลอยผานวงแหวนวอรเทค 

สําหรับอุณหภูมิแกสท่ีทางออกเตา (1.70m) มีคา
ในชวง 822-947oC 

 รูปที่ 3(ข) แสดงการกระจายตัวของความเขมขน
ออกซิเจนในแตละระดับความสูงของเตาเผาไหมที่
เงื่อนไข Uf เทากับ 0.8 และ 1.2 m/s โดยพบวา
ปริมาณออกซิเจนมีการเปลี่ยนแปลงอยางเปนรูปแบบ
คือ ลดลงตามระดับความสูงในชวงบริเวณใตวงแหวน
วอรเทคและเพิ่มสูงขึ้นที่บริเวณเหนือวงแหวนวอรเทค 

การลดลงอยางรวดเร็วของปริมาณออกซิเจนในชวง
ระดับความสูง 0.2 m ถึง 1.25 m จาก 20-21% เหลือ 

4-11% แสดงใหเห็นถึงการเผาไหมที่เกิดขึ้นอยางมาก
ในบริ เวณนี้ซึ่ งจะสอดคลองกับการเพิ่มขึ้นของ
อุณหภูมิในบริเวณเดียวกัน ดังที่อธิบายไวในรูปที่ 
3(ก) อยางไรก็ตามที่ระดับความสูงเหนือวงแหวนวอร-
เทค (1.5 m) ขึ้นไปพบวาปริมาณออกซิเจนภายในเตา
มีคาเพิ่มขึ้นโดยมีคาในชวง 13.16-14.34% ในกรณี Uf 

ที่ 0.8 และ 1.2 m/s ตามลําดับ โดยคาดวาเปนผลมา
จากสองสวนคือ 1) การหลุดลอยของออกซิเจนที่ยัง
ไมไดทําปฏิกิริยาการเผาไหมจากบริเวณใตวงแหวน
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วอรเทคขึ้นสูบริเวณเหนือวงแหวนวอรเทคและ 2) การ
ผสมของอากาศสวนที่สามที่ถูกฉีดบริเวณตําแหนง

เหนือวงแหวนวอรเทคซึ่งจะสอดคลองกับการลดลง
ของอุณหภูมิที่ตําแหนงเดียวกัน (1.5 m) 

     
(ก) การกระจายอุณหภูมิ                                (ข) การกระจายออกซิเจน 

รูปที่ 3 การกระจายอุณหภูมิและความเขมขนของออกซิเจนภายในเตาเผาไหมวอรเทค-ฟลูอิไดซเบด 

 

3.2  

 ผลของความเร็วอากาศท่ีกอใหเกิดฟลูอิไดเซชัน
ที่มีตอแกสมลพิษที่ทอทางออกเตาเผาไหมถูกแสดงดัง
รูปที่ 4. โดยรูปที่ 4(ก) ซึ่งเปนปริมาณออกซิเจน (O2) 

ในแกสไอเสียที่ทอทางออกเตาในแตละเง่ือนไขพบวา 
การเพิ่ม Uf ในชวง 0.8-1.1 m/s สงผลใหปริมาณ O2 

เพิ่มขึ้นเล็กนอยจาก 12.36 เปน 12.83% โดยเปนผล
มาจากปริมาณอากาศสวนเกินที่เพิ่มขึ้นจาก 48% เปน 

80% แตทั้งนี้ หากเพิ่มความเร็ว Uf เปน 1.2 m/s จะ
สงผลให O2 เพิ่มขึ้นอยางเห็นไดชัดเปน 13.58% 

สําหรับการเพิ่มขึ้นของปริมาณ O2 นี้แสดงใหเห็นถึง
การทําปฏิกิริยาการเผาไหมที่ลดลงอันเปนผลมาจาก
ความเร็วอากาศที่สูงเกินไปซึ่งสงผลใหอุณหภูมิเบดล
ดลงอยางมาก โดยความสัมพันธนี้จะสอดคลองกับ
ประสิทธิภาพการเผาไหมที่ลดลงตาม Uf ดังจะกลาว
ในหัวขอตอไป รูปที่ 4(ข) แสดงการเปลี่ยนแปลงของ
แกสคารบอนมอนออกไซด (CO) ตามความเร็ว Uf 

โดยพบวาปริมาณ CO มีคาเพิ่มขึ้นตาม Uf ซึ่งมีคา
ในชวง 25-90 ppm (ที่ 6% O2) ซึ่งมีคาตํ่ากวาคา
มาตรฐานที่ 740 ppm ในทุกเงื่อนไขการทดลอง โดย
การเพิ่มขึ้นของปริมาณ CO นี้เปนผลมาความเร็วของ
แกสภายในเตาที่เพิ่มขึ้นจึงทําใหระยะเวลาการเผา
ไหมของแกส CO ภายในเตาลดลง และการลดลงของ
อุณหภูมิภายในเตาเปนอีกหนึ่งเหตุผลที่เกี่ยวของ 

สําหรับการเปลี่ยนแปลงปริมาณแกสไนโตรเจน
ออกไซด (NOx) ตามความเร็ว Uf แสดงดังรูปที่ 4(ค) 

โดยพบวาการเพิ่มความเร็ว Uf ในชวง 0.8-1.1 m/s 

เปนผลให NOx แนวโนมเพิ่มขึ้นซึ่งมีคาสูงสุดเทากับ 

397 ppm (ที่ 6% O2) ที่กรณี Uf = 1.1 m/s ซึ่งอธิบาย
ไดวาจากการเพิ่ม Uf จะสงผลใหปริมาณอากาศ
สวนเกินเพิ่มขึ้นซึ่งเปนผลใหปริมาณ O2 ที่จะเขาไปทํา
ปฏิกิริยากับไนโตรเจนในเชื้อเพลิงซึ่งมักอยูในรูปของ 
NH3 ตามสมการที่ (2) และ (3) ไดเพิ่มมากขึ้น 

[3,5,11] ประกอบกับสภาพแวดลอมบริเวณใตวงแหวน
วอรเทคที่มี O2 มาก (ดังรูปที่ 3(ข) ไมเกื้อหนุนตอ
ปฏิกิริยาการสลายตัวของ NOx ที่จะทําปฏิกิริยากับ
ถาน (Char) ภายใตสภาวะรีดิวซิ่ง (ดังสมการ (4) 

[5,11]) สําหรับที่เงื่อนไข Uf = 1.2 m/s นั้นพบวา
ปริมาณ NOx ลดลงเหลือ 356 ppm (ที่ 6% O2) โดย
เปนผลมาจากอุณหภูมิภายในเตาที่ ตํ่าลงตามการ
เพิ่มขึ้นของปริมาณอากาศและในที่สุดจะสงผลใหอัตรา
การเกิดปฏิกิริยาการเกิด NOx ลดลง อยางไรก็ตาม
จากผลการทดลองในงานวิจัยนี้ซึ่งใชทรายเปนเบดและ
ใชหัวฉีดกระจายอากาศนั้นพบวาปริมาณ NOx ที่
เกิดขึ้นมีคาสูงกวางานวิจัยที่ผานมาซึ่งไมใชทรายเปน
เบดและใชแผนกระจายอากาศแบบแผนเจาะรู [10]  

 NONHNH O,OH,O
i

OH,O
3

2        (2) 

    NONH 2O,char
3              (3) 

              22
COchar CONNO          (4) 
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                         (ก) O2 (ข) CO (ค) NOx 

รูปที่ 4 องคประกอบแกสไอเสียที่ทางออกเตาในแตละเงื่อนไขการทดลอง 
 

3.3  

 ในแงของประสิทธิภาพการเผาไหมของเตา 
VFBC ภายใตเงื่อนไขการปรับเปลี่ยนความเร็วอากาศ
ที่กอใหเกิดฟลูอิไดเซชันพบวาประสิทธิภาพการเผา
ไหมมีคาลดลงตามความเร็วอากาศที่เพิ่มขึ้นโดยลดลง
จาก 99.71% เหลือ 98.30% ซึ่งเปนผลที่เกิดจากสอง
ปจจัยรวมกันคือ ระยะเวลาการเผาไหมที่ส้ันลงและ
อุณหภูมิเบดที่ลดตํ่าลงจาก 812oC เหลือ 580oC ทั้งนี้ 
จากผลการทดลองแสดงใหเห็นวาความเร็ว Uf ที่ 0.8 

m/s เปนความเร็วที่ใหผลในแงของประสิทธิภาพการ
เผาไหมดีที่สุด 

รูปที่ 5 อุณหภูมิเบดและประสิทธิภาพการเผาไหม 

4.  

 จากการทดลองศึกษาผลกระทบของความเร็ว
อากาศที่กอใหเกิดฟลูอิไดเซชัน (Uf) ที่สงผลตอ
สมรรถนะการเผาไหมแกลบในเตาเผาไหมวอรเทค-

ฟลูอิไดซเบดที่ใชหัวฉีดกระจายอากาศและใชทราย
เปนเบด สามารถสรุปผลไดดังนี้  

1. การเผาไหมสวนใหญเกิดขึ้นบริเวณใตวง
แหวนวอรเทค (ในชวง 0.20 ถึง 1.0 m) โดยดูไดจาก
การเพิ่มขึ้นของอุณหภูมิและการลดลงของ O2 อยาง
รวดเร็วในชวงระดับความสูงเดียวกัน  การเพิ่ม Uf 

สงผลใหอุณหภูมิภายในเตามีแนวโนมลดลง 
2. ปริมาณ O2 ในแกสไอเสียมีคาเพิ่มสูงขึ้นตาม 

Uf โดยมีคาในชวง 12.35-13.58% 

3. ปริมาณ CO เพิ่มขึ้นตาม Uf ที่เพิ่มขึ้น ซึ่ง
เปนผลมาจากอุณหภูมิเบดที่ลดลงและระยะเวลาการ
เผาไหมที่ส้ันลง โดยปริมาณ CO ที่ระดับความเขม
ของ O2 ที่ 6% มีคาในชวง 25-90 ppm ซึ่งมีคาตํ่ากวา
มาตรฐานในทุกเงื่อนไขการทดลอง 

4. ปริมาณ NOx มีคาเพิ่มขึ้นเมื่อปรับเปลี่ยน Uf 

ในชวง 0.8-1.1 m/s ซึ่งเปนผลของการทําปฏิกิริยของ 
O2 กับไนโตรเจนของเชื้อเพลิงไดเพิ่มมากขึ้น ในขณะ
ที่การเพิ่ม Uf เปน 1.2 m/s สงผลให NOx ลดลงซึ่งเปน
ผลมาจากอุณหภูมิภายในเตาที่ ตํ่าลง โดยในทุก
เงื่อนไขมีคาในชวง 332-397 ppm ที่ O2 6%  

5. ประสิทธิภาพการเผาไหมลดลงตามตามการ
ขึ้นของ Uf  ซึ่งเปนผลมาจากการลดลงของอุณหภูมิ
เบด โดยประสิทธิภาพการเผาไหมมีคาในชวง 98.3-

99.7%  

6. เงื่อนไข Uf ที่เหมาะสมในนําการไปใชงานใน
แงของประสิทธิภาพการเผาไหมคือ 0.8 m/s สวนใน
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แงของแกสมลพิษนั้นตองหาวิธีการลดปริมาณ NOx 

ใหอยูเกณฑมาตรฐานตอไป 

6.  
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Combustion Characteristics of Rice Husk in a Vortex-Fluidized Bed Combustor  

Using a Nozzle-type Distributor 
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Abstract 
 This research presents the combustion characteristics of rice husk fired in the vortex-fluidized bed 

combustor (VFBC) using sand as the bed. The combustor performances, in terms of combustion efficiency 

(Ec) and gas emissions were also evaluated. In this study, the velocity of the secondary air (V2), swirly 

introduced to the combustor with the fuel, was varied at 10.7, 13 and 15 m/s, corresponding to the excess 

air (EA) in the range of 53-78%. The temperature and O2 profiles along the combustor height indicated that 

main combustion occurred beneath the vortex ring, while increasing V2 was responsible for a drop in 

temperature along the combustor height. In view of gas emissions corrected to 6% O2, CO tended to 

increase as V2 increased, ranging 32-69 ppm; but NOx seemed to decrease with the increase in V2. Moreover, 

the Ec for all conditions were satisfying, mostly >99%. The results concluded that the optimum V2 , in terms 

of NOx emissions, was 15 m/s, corresponding to EA = 78%. 

Keywords: emissions/ fluidized-bed/ rice husk/ vortex 
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1.  

      

 

 

 

    

  

 

  

 

    

  

  (Direct combustion) 

 [1] 

 [1-2] 

   [3-6]  

[7]  [8]  [9]  

 

 

 [5] 

 [10] 

 

-  (VFBC) 

 [3,11-12] 

 VFBC 

 (>97%) 

 (CO  SO2) 

  NOx 

 800oC  

  

VFBC 

 

 15 kg 

 

 VFBC 

 

 

 

 VFBC 

 

 

2.   

2.1 -  (VFBC) 

  1 

-  (VFBC) 

 VFBC 

 VFBC  

 40 cm  160 cm 

 2   2  
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2.2  

 

 1  

 1  (as 

received)  
Proximate analysis (wt.%) 

Fixed carbon 20.1

Volatile matter 55.6

Moisture 10.3

Ash 14.0 

Ultimate analysis (wt.%) 

Carbon 38.0

Hydrogen 4.55

Oxygen 32.4

Nitrogen 0.69 

Sulphur 0.06

Moisture 10.3

Ash 14.0

Higher heating value (MJ/kg) 14.98

 

2.3     

  

 

3%  

  

(T)  K 

 1oC  

 7  0.20, 0.65, 1.05, 1.30, 1.55, 

1.90m   

(  2.40 m)  2 

 (G)  O2, CO  NOx 

  0.65, 1.05, 1.30, 1.55, 1.90, 2.40m 

 (3.40m) 

 Testo 350XL  O2, CO  

NOx   CO2 

 O2 

 

 LECOCHNS 932  CO 

 

 

 

 2  

 15 kg  

 400-500oC 

 

 

 

 60-90   

 

 (O2, CO, NOx)  (

 2: T= , G= ) 

 (  30   15 ) 

 

 (Ec)  (1) [3-5,11,12]  

  %100
)--(

   E c
FE

fgEaEFE
            (1)  

 

EF = 

 (MJ/kg) 

Ea = 

 (MJ/kg) 

Efg= 

 (CO)  

CO  CO (MJ/kg) 
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 2  

Testing conditions 
Run number 

1 2 3

Fluidizing air velocity (m/s) 0.5 0.5 0.5 

Mass fraction (-) 0.47 0.43 0.40 

2nd air velocity (m/s) 10.7 13 15 

Mass fraction (-) 0.41 0.46 0.50 

Tertiary air velocity (m/s) 10 10 10

Mass fraction (-) 0.12 0.11 0.10 

Excess air (%) 53 66 78 

Rice husk feed rate (kg/h) 22 22 22 

 

3.   

3.1  

     

 VFBC 

 

 3 

  

 (  0.20m)  (0.65 m) 

 875-900oC 

  0.65 

 1.30 m 

 925-1020oC 

 

 1.50 m  

  

1.30  1.90 m  

 800-900oC (  1.55 

m)  675-725oC (  1.90 m)  

 (  

0.42-0.50)  (  0.10-

0.12) 

 

  

2.0-2.4 m   

 

 CO  

  CO 

 (  4( )  ( ) )  

 
 3 

 

 

3.2

 

 VFBC 

  4-6 

 4 

 0.65 m 

 O2  

12.3-16.2%  6.95-11.62%  

1.30 m 

  O2 

 1.55  1.90 m  
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12-15% (  1.90 m) 

 53-

60%  

 2.40 m ( ) 

 (3.40 m)  O2  

9.65-11.5% 

  CO 

 

 

 O2   

 
 4  O2 

 

 

 5  CO 

 1.05 m  

 CO  23-60 ppm 

 1.30 m   CO 

 

 

 (  3)  O2 

 (4( ))  O2

 

 1.30 m  1.90 m 

 CO 

 

 CO  

 CO  1.30 

m  

 

 [3,11-12] 

 CO 

 1.30 m  

 
 5  CO 

 

 

 
 6  NOx 

 

 

 NOx  

VFBC  6  NOx 

 0.65 m  23-48 ppm 

 1.30m 

 237-290 ppm 
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 NH3 

 (900-1000oC)   

NONHNH O,OH,O
i

OH,O
3

2

 
 [11-13] 

 1.30-1.90 m  NOx 

 O2 

 NH3  114-167 ppm 

 1.9 m  (3.40 

m)  NOx 

 O2  (  4)  

3.3  

 VFBC 

 7 

 O2  9.65  11.5 %  7( ) 

 

53  78%  CO 

  

7( )  32-69 ppm (  6% O2) 

 740 ppm  

 CO 

 

CO  

 

 (NOx) 

 7( ) 

 296  249 ppm (  6% O2) 

 NOx 

 

 NOx [12] 

 NOx 

 220 ppm (  6% O2) 

  
( ) O2                                      ( ) CO                                       ( ) NOx 

 7  (  3.4 m)  

 

3.4  

 

VFBC 

 99% 

 99.94  99.85%  3 

 

(Eash)  (1) 
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 3  

 

Run 

no. 

V2 

(m/s) 

Energy losses 

(%) 

Combustion 

efficiency (%) 

Efg Eash Ec

1 10.7 0.02 0.04 99.94 

2 13 0.03 0.07 99.90 

3 15 0.05 0.10 99.85

 

4.  

 

-  

(VFBC)  

  

1.

 

0.20  1.30 m  (

) 

 

 

2.

 NH3  O2  1.30 m 

 900oC 

 NOx  

3.  O2  CO 

 

  

CO  O2 6%  32-69 

ppm 

 

4.  NOx  

  249 

 296 ppm (  6% O2)  220 

ppm  

5.  (Ec) 
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Effects of Swirl Secondary Air Injection Fraction on Rice Husk Combustion in a Short 

Combustion-Chamber Fluidized-Bed Combustor (SFBC) Using a Nozzle-distributor 
 

 1 ,  2,  3 
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 (Ec)   

 3  1,030, 1,290  1,490 mm 

  (EA)  92% 

   CO  NOx 

   CO  NOx  O2 6%  5,080–9,000 ppm  315–330 ppm 

  96.8% 

 CO  Ec 

: / / /   

 

Abstract 
 This research aims at the influence of the fraction of secondary air injected at various levels of a 

short combustion-chamber fluidized-bed combustor firing rice husk and using a nozzle-type distributor. 

The combustion behavior as well as combustion performance, in terms of combustion efficiency (Ec) and 

gas emissions were also investigated. In this study, the secondary air fractions injected at 3 levels i.e., 

1,030, 1,290 and 1,490 mm above the distributor were varied, while the excess air was held constant at 

92%. The temperature profiles showed that the combustion occurred continuously along the combustor 

height. Increased secondary-air injection points resulted in lowering CO while NOx seemed to be 

unchanged. CO and NOx values at 6% O2 were varied in the ranges 5,080–9,000 ppm and 315–330 ppm 

respectively. The Ec was peak at 96.8%. Moreover, the results concluded that 3-levels injection of swirl 

secondary air was a suitable condition in view of CO and Ec.  

Keywords: Biomass/ Emissions/ Fluidized bed/ Rice husk  
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 1  (as 

received)  
Proximate analysis (wt.%) 

Fixed carbon 20.1

Volatile matter 55.6

Moisture 10.3

Ash 14.0

Ultimate analysis (wt.%) 

Carbon 38.0

Hydrogen 4.55

Oxygen 32.4

Nitrogen 0.69

Sulfur 0.06

Moisture 10.3
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Higher heating value (MJ/kg) 14.98
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EF = 

 (MJ/kg) 
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Testing conditions 
Run number 

1 2 3 

Fluidizing air Vel. (m/s) 0.9 

Mass fraction (-) 0.63 

1stsecondary air Vel. (m/s) 15 10 10

Mass fraction (-) 0.37 0.25 0.25

2ndsecondary air Vel. (m/s) - 20 10

Mass fraction (-) - 0.12 0.06

3rdsecondary air Vel. (m/s) - - 10

Mass fraction (-) - - 0.06

Excess air (%) 91.70 91.62 91.62

Rice husk feed rate (kg/h) 50 
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 3  

 

Run 

no. 

2nd air fraction at 

each level 

(-)  

Energy 

losses  

(%) 

Combustion 

efficiency 

(%) 
1030 1290 1490 Efg Ea Ec

1 0.37 - - 4.75 0.35 94.90

2 0.25 0.12 - 3.20 0.31 96.49

3 0.25 0.06 0.06 2.91 0.25 96.84
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