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Abstract: 

This research aims to study an integrated system of proton-conducting solid oxide fuel cell 
(SOFC-H+) and steam reforming process. Reforming process has an important role for power 
generation because more hydrogen production can produce more electricity. Although steam 
reforming process can provide the highest hydrogen yield compared with other reforming process, 
synthesis gas obtained from steam reforming process always contains the high amount of carbon 
dioxide. Therefore, the carbon dioxide removal unit is applied to steam reforming process in this 
research. There are two main types of carbon dioxide removal considered: (1) carbon dioxide is 
captured simultaneously with hydrogen production and (2) carbon dioxide is removed from synthesis 
gas after reforming process. Moreover, the types of fuel have significant effects on fuel cell. 
Currently, non-renewable (e.g. methane) and renewable fuels (e.g. glycerol, ethanol and biogas) can 
be used for hydrogen production. However, the use of renewable fuels has been received much 
interest due to being environmental friendly fuel. Consequently, effect of different renewable fuel 
options on a performance of SOFC-H+. The electrochemical model of SOFC-H+ is developed to 
evaluate the unknown parameter. Besides the reforming process, hydrogen can be produced 
through solid oxide electrolysis cell (SOEC) which only steam is reactant and is the cleanest method 
when using electricity produced by renewable energy. However, SOEC still requires the high 
electrical energy. Thus, the solid oxide fuel-assisted electrolysis cell (SOFEC) is proposed in this 
research because it can reduce the external electrical energy demand. 
 
Keywords : Hydrogen production, steam reforming, solid oxide fuel cell, solid oxide 
fuel-assisted electrolysis cell  
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บทท่ี 1 
Executive Summary 

 
1. ความส าคญัและท่ีมาของปัญหา  

เซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็ (Solid Oxide Fuel Cell: SOFC) เป็นอุปกรณ์ทีเ่ปลีย่น
พลงังานเคมขีองเชื้อเพลงิให้เป็นพลงังานไฟฟ้าโดยใช้อุณหภูมสิูงในช่วง 800 ถงึ 1000 องศา
เซลเซยีส ท าใหม้ปีระสทิธภิาพในการผลติกระแสไฟฟ้าสูงมาก (ประมาณ 50 เปอรเ์ซนต์) เหมาะกบั
การน าไปใช้ในโรงงานไฟฟ้าทดแทนการผลติไฟฟ้าแบบดัง้เดมิในปจัจุบนั โดยเซลลเ์ชื้อเพลงิชนิด
ออกไซด์แข็งแบบที่อิเล็กโทรไลต์มีความสามารถในการน าโปรตอน ( Proton-conducting 
electrolyte: SOFC-H+) เริม่เขา้มามบีทบาทในการศึกษาและวจิยัเกี่ยวกบัเซลล์เชื้อเพลงิชนิด
ออกไซดแ์ขง็ ซึง่ขอ้ดขีองการเลอืกใชอ้เิลก็โทรไลตท์ีม่คีวามสามารถในการน าโปรตอนกค็อืน ้าทีผ่ลติ
จากปฏิกิริยาไฟฟ้าเคมีจะเกิดทางด้านขัว้แคโทด ท าให้ทางด้านขัว้แอโนดมีปริมาณของแก๊ส
ไฮโดรเจนสูงขึ้น ส่งผลให้ค่าศกัย์ไฟฟ้าและค่าประสิทธิภาพทางทฤษฎีของเซลล์เชื้อเพลิงชนิด
ออกไซด์แขง็แบบน าโปรตอนมคี่าสูงขึ้นตามไปด้วย เซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบที่น า
โปรตอนมีการใช้แก๊สไฮโดรเจนอย่างสมบูรณ์ ท าให้ไม่จ าเป็นต้องมีกระบวนการเผาไหม้แก๊ส
ไฮโดรเจนที่เหลือ (afterburner) ส่งผลให้ระบบของเซลล์เชื้อเพลิงชนิดออกไซด์แขง็แบบที่น า
โปรตอนเป็นระบบทีง่า่ยและมขีนาดเลก็ นอกจากนี้เซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอน
ยงัมคี่าการน าโปรตอนสงูขึน้เมือ่ด าเนินงานในช่วงอุณหภูมปิานกลาง (300 ถงึ 700 องศาเซลเซยีส) 
ซึง่จะสามารถลดเวลาในการเดนิเครือ่งได ้[1-2] 

งานวจิยัที่เกี่ยวข้องกบัการศึกษาเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบที่น าโปรตอนส่วน
ใหญ่จะมุ่งเน้นที่จะสงัเคราะห์วสัดุที่ใช้ท าอิเลก็โทรไลต์และอเิล็กโทรดชนิดใหม่ๆ [2-5] เพื่อให้มี
ประสทิธภิาพการผลติไฟฟ้าสูงขึ้น นอกจากน้ียงัมงีานวจิยับางส่วนที่หนัมาสนใจศึกษาสมรรถนะ
ของเซลลเ์ชื้อเพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอนโดยใชแ้บบจ าลองทางคณิตศาสตร ์ [6-8] โดย
แบบจ าลองทางไฟฟ้าเคม ี(electrochemical model) มคีวามส าคญัในการพจิารณาสมรรถนะของ
เซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบทีน่ าโปรตอนซึง่จะน ามาใชเ้พื่อหาค่าศกัยไ์ฟฟ้า กระแสไฟฟ้า 
และค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีทัง้ 3 ชนิด (ไดแ้ก่ ศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองมาจากปฏกิริยิาไฟฟ้าเคม ีค่า
ศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีเน่ืองจากความต้านทานไฟฟ้า และค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากผลของการถ่าย
โอนมวล) ยกตวัอย่าง เช่น Jamsak และคณะ [6] ศกึษาสมรรถนะของเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซด์
แขง็เมื่อใช้เอทานอลเป็นเชื้อเพลงิโดยพจิารณาผลของชนิดอิเลก็โทรไลต์ที่ใช้ (อิเลก็โตรไลต์ที่น า
ไอออนและน าโปรตอน)  โดยพจิารณาผลของความสูญเสียเน่ืองจากการต้านทานไฟฟ้า ความ
สูญเสยีเน่ืองจากการเกดิปฏกิริยิาไฟฟ้าเคม ีและความสูญเสยีอื่นๆ ทีม่ต่ีอเซลลเ์ชื้อเพลงิดว้ย จาก
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การศกึษาพบว่าเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าออกซเิจนไอออน (Ni-YSZ|YSZ|YSZ-LSM) 
ให้สมรรถนะที่แทจ้รงิดกีว่าเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบน าโปรตอน (Pt|SCY|Pt) โดยค่า
ความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้าสงูสุดทีไ่ดจ้ากเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าออกซเิจนไอออนมี
ค่าสงูกว่าแบบน าโปรตอนถงึ 34 เท่า  แต่เนื่องจากเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอน
ใหส้มรรถนะทางทฤษฎสีูงกว่าแบบน าออกซเิจนไอออน การพฒันาเซลลช์นิดนี้จงึไม่จ าเป็นต้องลด
ความตา้นทานรวมใหล้งมาเท่ากนักบัค่าความต้านทานทีเ่กดิขึน้กบัเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็
แบบน าออกซเิจนไอออนก็ได้  Ni และคณะ [7] พฒันาแบบจ าลองทางไฟฟ้าเคมเีพื่อศกึษาเซลล์
เชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็ทีใ่ชแ้ก๊สมเีทนเป็นเชือ้เพลงิทัง้แบบทีใ่ชอ้เิลก็โทรไลต์มคีวามสามารถใน
การน าโปรตอนและน าออกซิเจนไอออน โดยแบบจ าลองที่พฒันาขึ้นจะพิจารณาค่าศักย์ไฟฟ้า
สูญเสียทัง้ 3 ชนิด แบบจ าลองของดสัตี้ถูกน ามาใช้เพื่ออธิบายการถ่ายโอนมวลของแก๊สหลาย
องค์ประกอบที่เกิดขึน้ภายในอเิล็กโทรดที่มรีูพรุน โดยการเปรยีบเทยีบการใช้อเิลก็โทรไลต์ที่ต่าง
ชนิดกนัอยา่งละเอยีดนัน้จะท าใหเ้ขา้ใจถงึกลไกการท างานของเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็ทัง้ 2 
แบบไดเ้ป็นอยา่งด ีและยงัสามารถบ่งชีแ้หล่งส าคญัทีท่ าใหเ้กดิค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยี ซึง่จะเป็นขอ้มลู
ที่เป็นประโยชน์ต่อการพัฒนาระบบของเซลล์เชื้อเพลิงชนิดออกไซด์แข็งได้ต่อไปในอนาคต 
Patcharavorachot และคณะ [8] ท าการวเิคราะหส์มรรถนะของเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็
แบบน าโปรตอนโดยการใช้แบบจ าลองทางไฟฟ้าเคมอีย่างละเอียดซึ่งค านึงถึงศกัย์ไฟฟ้าสูญเสยี
ทัง้หมด ได้แก่ ศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีที่เกดิจากความต้านทานไฟฟ้า จากปฏกิริยิาไฟฟ้าเคม ีและจาก
ความแตกต่างของความเขม้ขน้ของสาร แบบจ าลองของฟิคถูกน ามาใชเ้พื่ออธบิายการแพร่ของแก๊ส
ในอเิลก็โทรดทีม่รีพูรุน ความน่าเชื่อถอืของแบบจ าลองเซลล์เชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็ทีอ่เิลก็โทร
ไลต์มคีวามสามารถในการน าโปรตอนที่พฒันาขึน้ถูกยนืยนัความถูกต้องโดยการเปรยีบเทยีบกบั
ขอ้มลูจากผลการทดลองทีร่ายงานในงานวจิยัทีผ่่านมา  

จากการทบทวนงานวจิยัที่ผ่านมาพบว่าแบบจ าลองทางไฟฟ้าเคมขีองเซลล์เชื้อเพลงิชนิด
ออกไซด์แขง็แบบที่น าโปรตอนยงัอยู่ในช่วงพฒันา ซึ่งจะเห็นว่ามกีารน าเสนอรูปแบบสมการที่
เกีย่วขอ้งกบัการหาค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีทัง้ 3 ชนิด ค่อนขา้งหลากหลาย ทัง้นี้เนื่องจากแบบจ าลอง
ทางไฟฟ้าเคมจีะเกี่ยวข้องกบัปฏกิริยิาเคมแีละกระบวนการถ่ายโอนมวลที่มคีวามซบัซ้อนร่วมกบั
ลกัษณะทางไฟฟ้าเคมขีองเซลล์เชื้อเพลิง ยิง่ไปกว่านัน้พารามเิตอร์ทางไฟฟ้าเคมจีะขึ้นอยู่กับ
สภาวะการด าเนินงาน (เช่น อุณหภูม ิความดนั และองค์ประกอบของเชื้อเพลงิ) และพารามเิตอร์
การออกแบบ (เช่น ความหนาของโครงสรา้ง ค่าการน าไฟฟ้าและค่าการน าโปรตอนของวสัดุ) ดงันัน้
การพฒันาแบบจ าลองทางไฟฟ้าเคมจีงึถือว่าเป็นงานที่มคีวามส าคญัในการพฒันาเซลล์เชื้อเพลงิ
ชนิดออกไซดแ์ขง็แบบทีน่ าโปรตอน 

เมือ่พจิารณาการด าเนินงานของเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็โปรตอน พบว่าสามารถท า
ได้ 2 วธิ ีคอื (1) กระบวนการรฟีอรม์มิง่ภายนอก (External reforming: ER-SOFC) และ (2) 
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กระบวนการรฟีอร์มมิง่ภายใน (Internal reforming: IR-SOFC) แม้ว่าการด าเนินการแบบ
กระบวนการรฟีอรม์มิง่ภายในจะมลีกัษณะทีน่่าสนใจ คอืไฮโดรเจนทีไ่ด้จากกระบวนการรฟีอรม์มิง่
ภายในจะถูกน าไปใชผ้ลติไฟฟ้าในปฏกิริยิาออกซเิดชัน่ ซึง่เป็นการเพิม่การเปลีย่นแปลงของสารตัง้
ต้นตามหลกัสมดุล และยงัมขีอ้ดใีนดา้นการใหป้ระสทิธภิาพการผลติไฟฟ้าสูง [10] แต่กระบวนการ
ยงักล่าวก็มขีอ้เสยีที่ส าคญัอยู่ 2 ประการ ประการแรกคอืกระบวนการรฟีอรม์มิง่ภายในทีส่มบูรณ์
อาจก่อให้เกดิการสะสมของคารบ์อนที่ข ัว้แอโนดได้ โดยและจากผลงานทีผู่้วจิยัและคณะไดท้ าการ
วเิคราะห์สมรรถนะของเซลล์เชื้อเพลิงชนิดออกไซด์แขง็แบบที่น าโปรตอน ที่ด าเนินงานภายใต้
สภาวะการเกิดรีฟอร์มมิ่ง ของแก๊สมีเทนภายในเซลล์ เชื้อ เพลิง โดยตรง  พบว่ ามีแ ก๊ส
คารบ์อนมอนอกไซด์ปรากฏอยู่ในช่องการไหลของเชื้อเพลงิปรมิาณสูง (ประมาณ 25 เปอรเ์ซน็ต์) 
ซึง่หากมแีก๊สคารบ์อนมอนอกไซดส์ะสมอยู่ในเซลลเ์ชือ้เพลงิเป็นเวลานานๆแลว้จะท าใหม้โีอกาสที่
จะเกดิคารบ์อนสะสมขึน้ในเซลลเ์ชือ้เพลงิดงัสมการ 2CO → C + CO2 โดยคารบ์อนทีเ่กดิขึน้นัน้
จะท าใหค้่าแอคตวิติีข้องตวัเรง่ปฏกิริยิาลดลง ส่งผลใหส้มรรถนะของเซลลเ์ชือ้เพลงิลดลงตามไปดว้ย 
[11] ส่วนประการทีส่อง เนื่องจากภายในเซลลเ์ชือ้เพลงิจะเกดิการรฟีอรม์มิง่ซึง่เป็นปฏกิริยิาแบบดูด
ความรอ้นสูงมาก และเกดิปฏกิริยิาของเซลล์เชือ้เพลงิซึ่งเป็นคายความรอ้นพรอ้มกนั จงึท าใหเ้กดิ
ความแตกต่างของอุณหภูมภิายในเซลลเ์ชือ้เพลงิค่อนขา้งมาก ซึ่งเป็นเหตุท าใหเ้ซลล์เชือ้เพลงิอาจ
แตกหัก แม้ว่าระบบร่วมระหว่างกระบวนการรีฟอร์มมิ่งภายนอกและเซลล์เชื้อเพลิงจะมี
ประสทิธิภาพการผลิตไฟฟ้าต ่ากว่า แต่เน่ืองจากการแยกการท างานของทัง้สองกระบวนการจงึ
สามารถควบคุมความรอ้นของระบบไดด้ ีสามารถน าความรอ้นทีเ่หลอืจากระบบไปใชป้ระโยชน์ต่อ
ได้ ซึง่อาจจะน าไปสู่การลดพลงังานที่ต้องการในหน่วยเครื่องรฟีอรม์เมอรไ์ด้ นอกจากนี้ระบบร่วม
ของเซลล์เชื้อเพลงิสามารถน าไปต่อยอด เพื่อศกึษาการแลกเปลี่ยนความรอ้น รวมถงึการควบคุม
ดว้ย 

โดยทัว่ไปแล้วแก๊สไฮโดรเจนสามารถผลติได้จากการเปลี่ยนรูปเชื้อเพลงิไฮโดรคาร์บอน 
เช่น น ้ามนัดิบ แก๊สธรรมชาติ ถ่านหิน เอทานอล เมทานอล แก๊สชวีภาพ และกลเีซอรอล ผ่าน
กระบวนการเปลีย่นรปูเชือ้เพลงิ (fuel processor) ซึง่แก๊สสงัเคราะหท์ีไ่ดจ้ากกระบวนการเปลีย่นรปู
เชื้อเพลงิสามารถป้อนเขา้สู่เซลล์เชือ้เพลงิชนิดออกไซด์แขง็ได้ทนัท ีเนื่องจากเซลล์เชื้อเพลงิชนิด
ออกไซด์แขง็มคีวามทนทานต่อสิง่เจอืปนสูง และการด าเนินงานที่อุณหภูมสิูงของเซลล์เชื้อเพลงิ
ชนิดออกไซด์แขง็จะท าให้เชื้อเพลงิที่เหลอืสามารถเกดิการเปลี่ยนรูปภายในเซลล์เชื้อเพลงิได้อีก
บางส่วน อยา่งไรกต็ามจากการทบทวนงานวจิยัทีเ่กี่ยวขอ้งพบว่าในการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากสาร
ไฮโดรคาร์บอน ไม่ว่าจะผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนการใดก็ตาม จะได้ผลติภณัฑท์ี่เป็นแก๊ส
คารบ์อนไดออกไซดอ์อกมาเป็นสิง่เจอืปนเสมอ โดยแก๊สคารบ์อนไดออกไซดจ์ะท าใหแ้ก๊สไฮโดรเจน
เจอืจางและมคีวามบรสิุทธิล์ดลง ส่งผลให้เซลลเ์ชือ้เพลงิจะมสีมรรถนะลดลงด้วย ดงันัน้ในงานวจิยั
จึงสนใจศึกษากระบวนการแยกแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ออกจากแก๊สไฮโดรเจน ปจัจุบันมี
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เทคโนโลยทีี่น ามาใช้ในการแยกแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ เช่น เทคนิคการดูดซึม ( absorption) 
เทคนิคการดูดซบั (adsorption) เทคนิคไครโอเจนิค (cryogenics) และเทคนิคการเลอืกผ่านโดยใช้
เมมเบรน (membrane)  ซึง่การเลอืกเทคโนโลยดีงักล่าวจะขึน้อยู่กบัลกัษณะของแก๊สผสมทีป่ล่อย
ออกมา  

ส าหรบักระบวนการแยกแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ออกจากแก๊สสงัเคราะห์ที่ผลิตได้จาก
เครื่องรฟีอรม์เมอรจ์ะนิยมใช้เทคนิคการดูดซบัและการเทคนิคการดูดซมึ โดยเทคนิคการดูดซบัจะ
นิยมใชใ้นการแยกแก๊สคารบ์อนไดออกไซดอ์อกไปพรอ้มกบัการท าปฏกิริยิา ตวัดูดซบัทีส่ามารถดูด
ซบัแก๊สคารบ์อนไดออกไซด์ได้ในสภาวะที่มอุีณหภูมสิูงคอื แคลเซยีมออกไซด์ (Calcium oxide, 
CaO) โดยแคลเซียมออกไซด์มขี้อดีคือราคาถูกและสามารถหาได้ง่าย [12] การแยกแก๊ส
คาร์บอนไดออกไซด์ออกไปพรอ้มกบัการท าปฏกิิรยิาจะเป็นการรบกวนสมดุลทางเคมใีห้เลื่อนไป
ทางด้านผลติภณัฑ ์ส่งผลใหไ้ด้ปรมิาณไฮโดรเจนเพิม่ขึน้ อุณหภูมใินการท าปฏกิริยิาต ่าลงซึ่งเป็น
การลดการใชพ้ลงังาน นอกจากน้ียงัเป็นการรวมการผลติและการท าใหไ้ฮโดรเจนบรสิุทธิไ์วใ้นระบบ
เดยีวกนัจงึช่วยลดตน้ทุนในการผลติ [13-16] โดยงานวจิยันี้สนใจพฒันากระบวนการผลติไฮโดรเจน
จากกระบวนการรฟีอรม์มิง่มเีทนดว้ยไอน ้าจากซอฟแวรส์ าเรจ็รปู AspenPlusTM โดยออกแบบและ
พฒันาแบบจ าลองกระบวนการ จากการใชแ้บบจ าลองเครื่องปฏกิรณ์ (Reactor model) ในซอฟแวร์
มาพฒันา เพื่อใชเ้ป็นเครือ่งปฏกิรณ์ทีม่กีารดูดซบัไปพรอ้มกบัการท าปฏกิริยิา (Adsorptive reactor) 
ซึ่งแบบจ าลองที่สร้างขึ้นนี้จะใช้ศึกษาถึงผลที่เกิดขึ้นจากการดงึแยกคาร์บอนไดออกไซด์ออกไป
พรอ้มกบัการท าปฏกิริยิา และศกึษาตวัแปร (อุณหภมูแิละความดนัทีท่ าปฏกิริยิา อตัราส่วนการป้อน
ไอน ้าต่อไฮโดรคารบ์อนทีใ่ช)้ ทีม่ผีลต่อปรมิาณไฮโดรเจนทีผ่ลติไดแ้ละพลงังานทีใ่ช ้เพื่อหาสภาวะที่
เหมาะสมทีสุ่ดและเป็นแนวทางส าหรบัการประยกุตใ์ชก้บักระบวนการจรงิ 

นอกจากการแยกแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ด้วยวิธีการดูดซับแล้ว  การแยกแก๊ส
คารบ์อนไดออกไซด์โดยใช้เทคนิคการดูดซมึก็มคีวามน่าสนใจ เพราะเป็นทีน่ิยมในเชงิพาณิชย ์ มี
ความสะดวกต่อการใชง้านคอืสามารถท างานไดอ้ย่างต่อเนื่องและมปีระสทิธภิาพ [17-18] ดงันัน้
งานวจิยัในส่วนนี้จงึสนใจน ากระบวนการดูดซมึโดยใช้มอนอเอทานอลามนี (Monoethanolamine 
หรอื MEA) มาต่อเขา้กบักระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจน โดยกระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนที่
สนใจ คอื กระบวนการรฟีอรม์มิง่กลเีซอลดว้ยน ้าเหนือวกิฤต เนื่องจากการเตบิโตของอุตสาหกรรม
การผลติไบโอดเีซล (Biodiesel) ส่งผลใหก้ลเีซอรอลซึง่เป็นผลพลอยไดม้ปีรมิาณมากและมรีาคาถูก 
อกีทัง้การใชน้ ้าเหนือวกิฤตแทนไอน ้าหรอืน ้าที่สภาวะมาตรฐานจะช่วยลดพลงังานในเครื่องปฏกิรณ์ 
และคุณสมบตัเิด่นของไอน ้าเหนือวกิฤตที่สามารถละลายเขา้ได้ดกีบัสารอนิทรยีซ์ึ่งมสีมบตัไิม่มขี ัว้ 
ท าใหใ้ชเ้วลาในการท าปฏกิริยิาของสารลดลง [19-20] และทีส่ าคญัไฮโดรเจนทีผ่ลติไดจ้ะมคีวามดนั
สูงซึ่งง่ายต่อการเกบ็และน าไปใช้งาน ดงันัน้งานวจิยันี้จงึสนใจศกึษาสภาวะที่เหมาะสมในการผลติ
ไฮโดรเจนดว้ยวธิกีารรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าเหนือวกิฤตจากกลเีซอรอลดบิ โดยพจิารณาปจัจยัทีม่ผีล
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ต่อกระบวนการผลติไฮโดรเจน และกระบวนการท าใหไ้ฮโดรเจนมคีวามบรสิุทธิ ์ซึง่ผลจากการศกึษา
นี้สามารถน าไปใช้ต่อยอดในการศึกษาระบบร่วมของเซลล์เชื้อเพลิงชนิดออกไซด์แข็งแบบน า
โปรตอนและการรฟีอรม์มิง่กลเีซอลด้วยน ้าเหนือวกิฤต ซึ่งระบบดงักล่าวมลีกัษณะที่น่าสนใจ คอื 
แก๊สสงัเคราะห์ที่ได้จากการรฟีอร์มมิง่กลเีซอลด้วยน ้าเหนือวกิฤตมอุีณหภูมสิูงจงึสามารถน ามา
ป้อนเขา้สู่ข ัว้แอโนดของเซลล์เชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอนไดโ้ดยตรง โดยไม่ต้องใช้
เครื่องเพิม่อุณหภูม ิ(preheater) และทีน่่าสนใจอกีประการคอืแก๊สสงัเคราะหท์ีไ่ดจ้ากเครื่องรฟีอรม์
เมอรจ์ะมคีวามดนัสงู และเพื่อลดภาระของเครือ่งเปลีย่นแปลงความดนั เซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซด์
แขง็แบบน าโปรตอนจงึควรด าเนินงานภายใต้ความดนัสูง (pressurized system) โดยเมื่อเซลล์
เชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอนด าเนินงานทีค่วามดนัสูงขึน้ ประสทิธภิาพของระบบกถ็ูก
คาดหมายว่าจะมคี่ามากขึน้ตามไปดว้ย นอกจากนี้เซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอน
ทีด่ าเนินงานดว้ยความดนัสงูยงัเหมาะต่อการไปด าเนินงานรว่มกบัแก๊สเทอรไ์บน์ (gas turbine) เพื่อ
ผลติกระแสไฟฟ้าเพิม่ขึน้ดว้ย 

เมื่อพจิารณาเชื้อเพลงิที่สามารถใช้ได้กบัเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็ขา้งต้นจะเหน็ได้
ว่าการใช้เชื้อเพลงิไฮโดรคาร์บอนที่มาจากแหล่งเชื้อเพลงิหมุนเวยีนได้แก่ เอทานอล กลเีซอรอล 
และแก๊สชวีภาพ มคีวามน่าสนใจ เนื่องจากเป็นเชือ้เพลงิที่มปีรมิาณมากและหาง่ายภายในประเทศ 
ทัง้ยงัเป็นเชื้อเพลงิที่ผลติจากธรรมชาตจิงึไม่ส่งผลกระทบต่อสิง่แวดลอ้ม ซึง่เอทานอล (Ethanol) 
สามารถผลติไดจ้ากวตัถุดบิทางการเกษตรหลายชนิด ทัง้วตัถุดบิประเภทแป้งและน ้าตาล เช่น มนั
ส าปะหลงั ธญัพชื อ้อย และกากน ้าตาล และวตัถุดบิทีเ่ป็นผลพลอยไดจ้ากอุตสาหกรรมเกษตรเช่น 
กากออ้ย ฟางขา้ว และซงัขา้วโพด [21] ถอืไดว้่าเป็นพลงังานทางเลอืกทีใ่ชไ้ดอ้ย่างยัง่ยนืเพราะผลติ
จากพชืซึ่งสามารถปลูกหมุนเวยีนไดไ้ม่มวีนัหมดสิน้ กลเีซอรอล (Glycerol) เป็นผลติผลพลอยได้
จาก 3 กระบวนการหลกัคอื การผลติสบู่ การผลติกรดไขมนัและการผลติอลัคลิเอสเทอรห์รอืไบโอ
ดีเซล ยกตัวอย่างเช่น ในการผลิตไบโอดีเซลจะมีกลีเซอรอลเป็นผลพลอยได้ประมาณ 10 
เปอร์เซ็นต์ ซึ่งเมื่อน ามากลัน่แยกเมทานอลออกไปแล้วจะได้เป็นกลีเซอรอลบรสิุทธิ ์[22] แก๊ส
ชวีภาพ (Biogas) เกดิจากกระบวนการการย่อยสลายของวสัดุอนิทรยี ์ทัง้จากพชื สตัว์หรอืแมแ้ต่
ของเสยีจากสตัว์ รวมถงึขยะมูลฝอยที่เป็นขยะอินทรยี ์โดยกระบวนการย่อยสลายทัง้หมดเกดิขึ้น
จากการท างานของจุลนิทรยีช์นิดต่างๆ ในสภาวะที่ไรอ้ากาศ ซึ่งแก๊สชวีภาพสามารถเกดิขึน้ได้เอง
ตามธรรมชาติถ้ามีสภาพที่เหมาะสมหรือเกิดขึ้นในระบบผลิตแก๊ส โดยมีแก๊สมีเทนและแก๊ส
คารบ์อนไดออกไซดเ์ป็นองคป์ระกอบหลกั [23-24] 

จากการทบทวนงานวจิยัที่ผ่านมายงัไม่พบงานวจิยัใดที่น าเชื้อเพลงิดงักล่าวมาใช้ร่วมกบั
เซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบน าโปรตอน ดงันัน้ในงานวจิยันี้จงึสนใจศกึษาผลของการใช้
เชื้อเพลงิต่างชนิดที่มต่ีอประสทิธภิาพของเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบน าโปรตอน ซึ่ง
จุดประสงค์ของการผลิตแก๊สไฮโดรเจนในงานวิจยันี้ก็เพื่อน าไปใช้เป็นเชื้อเพลิงส าหรบัเซลล์
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เชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอน ดงันัน้เป้าหมายหลกัของการผลติแก๊สไฮโดรเจนคอืไม่
เพยีงเพื่อใหไ้ดแ้ก๊สไฮโดรเจนมากทีสุ่ด แต่ยงัเพื่อใหไ้ดแ้ก๊สคารบ์อนมอนอกไซดน้์อยทีสุ่ดดว้ย โดย
ในงานวิจยัน้ีได้สนใจศึกษากระบวนการผลิตไฟฟ้าจากระบบร่วมระหว่างเซลล์เชื้อเพลิงชนิด
ออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอนและกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้า โดยจะท าการพฒันาแบบจ าลอง
ของเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แบบน าโปรตอน แล้วน าแบบจ าลองดงักล่าวมาใช้ในการศึกษา
พจิารณาหาสภาวะการด าเนินงานและเชื้อเพลงิที่เหมาะสมส าหรบัน ามาใช้ในการผลติไฟฟ้าด้วย
เซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอน  

ส าหรบักระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจน นอกจากจะผลติจากกระบวนรฟีอร์มมิง่แล้ว การ
ผลติไฮโดรเจนจากน ้าดว้ยกระบวนการอเิลก็โทรไลซสิ (water electrolysis) ก็เป็นอกีหนึ่งวธิทีี่มี
ความน่าสนใจ เน่ืองจากเป็นกระบวนการทีใ่ชพ้ลงังานไฟฟ้าในการแยกโมเลกุลของน ้า เพื่อผลติแก๊ส
ไฮโดรเจน ซึ่งจะได้แก๊สออกซิเจนออกมาด้วย จากหลกัการท างานจะเห็นว่าเป็นกระบวนการ
ดงักล่าวใช้เพยีงน ้าเป็นสารตัง้ต้น และยงัเป็นกระบวนการที่ไม่ก่อให้เกดิแก๊สคารบ์อนไดออกไซด ์
ซึ่งเป็นแก๊สเรอืนกระจกออกสู่สิ่งแวดล้อม เหมอืนกระบวนการรฟีอร์มมิง่ที่นิยมใช้อยู่ในปจัจุบนั 
งานวิจยันี้สนใจการผลิตไฮโดรเจนจากเซลล์อิ-เล็กโทรไลซิสชนิดออกไซด์แข็ง (solid oxide 
elctrolysis cell: SOEC) เน่ืองจากสามารถผลติไฮโดรเจนไดใ้นอตัราทีส่งูกว่าโดยใชพ้ลงังานไฟฟ้าที่
ต ่ากว่าอเิลก็โทรไลเซอรท์ีด่ าเนินงานที่อุณหภูมติ ่า เช่น เซลลอ์เิลก็โทรไลเซอรแ์บบเยื่อแลกเปลีย่น
โปรตอน (proton exchange membrane (PEM) electrolysis cell) และ เซลลอ์เิลก็โทรไลเซอร์
แบบอลัคาไลน์ (alkaline electrolysis cell) [25]  

แมว้่าการผลติไฮโดรเจนจากเซลล์อเิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซด์แขง็จะมขีอ้ดหีลายประการ 
แต่ยงัไม่เป็นที่นิยมทางการค้าเพราะมรีาคาแพงเนื่องจากเหตุผลหลกั 2 ประการ ประการแรกคอื
เซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็ด าเนินงานทีอุ่ณหภูมสิูงจงึเลอืกใชว้สัดุและตวัเร่งปฏกิริยิาได้
ค่อนข้างจ ากดั มูลค่าในการก่อสร้างจงึค่อนข้างสูง ส่วนประการที่สองคอื แม้ว่าการด าเนินงานที่
อุณหภมูสิงูจะช่วยลดความตอ้งการพลงังานความรอ้นได ้แต่กย็งัจ าเป็นต้องใชพ้ลงังานทางไฟฟ้าสูง 
ซึง่ก็มคี่าใชจ้่ายเกดิขึน้ ดว้ยเหตุนี้จงึมงีานวจิยัหลายฉบบัพยายามพฒันาเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิด
ออกไซดแ์ขง็โดยมุง่เน้นทีจ่ะลดราคาในการด าเนินงานโดยการลดค่าพลงังานไฟฟ้าทีใ่ช ้Pham และ
คณะ [26] เป็นผูร้เิริม่ไอเดยีในการลดพลงังานไฟฟ้าโดยการเตมิแก๊สธรรมชาตเิขา้ไปยงัขัว้แอโนด
ของเซลล์อเิล็กโทรไลซสิชนิดออกไซด์แขง็เพื่อให้มเีทนท าปฏกิิรยิากบัออกซเิจนได้เป็นพลงังาน
ไฟฟ้า Martinez-Frias และคณะ [27] ทดลองป้อนแก๊สธรรมชาตเิขา้ไปยงัขัว้แอโนดของเซลลอ์เิลก็
โทรไลซสิชนิดออกไซด์แขง็เซลล์เดี่ยวที่อุณหภูม ิ700 องศาเซลเซยีส โดยพบว่าแก๊สมเีทนท า
ปฏิกิริยากับออกซิเจนผ่านปฏิกิรยิาออกซิเดชัน่หรือออกซิเดชัน่บางส่วน ท าให้ความต้องการ
ศกัยไ์ฟฟ้าลดลงถงึ 1 โวลต์ เมื่อเปรยีบเทยีบกบัเซลล์อเิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซด์แขง็แบบทัว่ไป 
อย่างไรกต็ามพบว่าอาจมกีารสะสมของคารบ์อนเกดิขึน้ที่ข ัว้แอโนด เมื่อเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิด
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ออกไซดแ์ขง็ด าเนินที่อุณหภูมสิูงประมาณ 900 องศาเซลเซยีส วธิกีารหลกีเลีย่งการเกดิคารบ์อน
สามารถท าไดโ้ดยการป้อนไอน ้ารว่มกบัแก๊สมเีทน 

จากการทบทวนงานวจิยัทีผ่่านมาขา้งต้น ท าใหง้านวจิยันี้สนใจศกึษาเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิที่
มเีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ (solid oxide fuel-assisted electrolysis cell: SOFEC) โดยของ
ผสมระหว่างแก๊สมีเทนและไอน ้ าจะถูกป้อนทางด้านขัว้แอโนดของเซลล์อิ-เล็กโทรไลซิสชนิด
ออกไซดแ์ขง็ ท าใหเ้กดิปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าและปฏกิริยิาวอเตอรแ์ก๊สชพิ แก๊สไฮโดรเจนที่
ผลติขึ้นจะท าปฏกิิรยิากบัแก๊สออกซเิจน เกิดปฏกิริยิาไฟฟ้าเคมแีละได้กระแสไฟฟ้าออกมา จาก
หลกัการท างานดงักล่าวจะสงัเกตเหน็ไดว้่าขัว้แอโนดของเซลลอ์ิ-เลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็จะ
ด าเนินงานคลา้ยกบัขัว้แอโนดของเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็ Tao และ Virkar [28] พฒันาขัว้
แคโทดส าหรบัอุปกรณ์ทีป่ระกอบไปดว้ยเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็และเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิที่
มเีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ ส าหรบัการผลติแก๊สไฮโดรเจนและกระแสไฟฟ้าจากแก๊สธรรมชาติ
หรอืเชือ้เพลงิทางเลอืกอื่นๆ Wang และคณะ [29] พฒันาวสัดุทีใ่ชท้ าขัว้อเิลก็โทรดเช่นกนั โดยจะใช ้
Co-CeO2-YSZ เป็นขัว้แคโทด และใช้ Pd-C-CeO2-YSZ เป็นขัว้แอโนด เพื่อน ามาใชแ้ทน Ni/YSZ 
และเพื่อป้องกนัการสะสมของคารบ์อน จากงานวจิยัดงักล่าวจะเหน็ไดว้่างานวจิยัส่วนใหญ่มุ่งเน้นที่
จะปรบัปรุงวสัดุที่น ามาใช้ในเซลล์อิเลก็โทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็ และยงัไม่มี
การศึกษาเกี่ยวกับแบบจ าลองทางคณิตศาสตร์ของเซลล์อิเล็กโทรไลซิสที่มเีชื้อเพลิงช่วยชนิด
ออกไซดแ์ขง็ ซึง่แบบจ าลองทางคณิตศาสตรเ์ป็นเครื่องมอืทีน่ ามาใชใ้นการวเิคราะห์สมรรถนะทาง
ไฟฟ้าที่มคีวามสมัพนัธ์กบัการเกิดปฏกิริยิาและถ่ายโอนมวลที่เกิดขึน้ในเซลล์ อเิล็กโทรไลซสิที่มี
เชื้อเพลิงช่วยชนิดออกไซด์แข็ง การพจิารณาศกัย์ไฟฟ้าสูญเสยีทัง้ 3 ชนิด จะท าให้การท านาย
สมรรถนะของเซลล์อเิลก็โทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็มคีวามถูกต้องมากขึน้ โดย
แบบจ าลองที่ได้จะสามารถน าไปใช้ส าหรบัการออกแบบและหาสภาวะการด าเนินงานที่เหมาะสม
ของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ได ้ดงันัน้งานวจิยัในส่วนนี้จงึสนใจศกึษา
สมรรถนะของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ส าหรบัการผลติแก๊สไฮโดรเจน 
โดยจะพิจารณาลักษณะทางไฟฟ้าที่ได้จากแบบจ าลองทางไฟฟ้าเคมี นอกจากน้ีจะท าการ
เปรยีบเทยีบสมรรถนะระหว่างเซลล์อเิลก็โทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็และเซลล์อิ
เลก็โทรไลซสิชนิดออกไซด์แขง็เพื่อแสดงให้เห็นถึงสมรรถนะที่ดกีว่าของเซลล์อเิล็กโทรไลซสิที่มี
เชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็ นอกจากนี้ยงัท าการวเิคราะหผ์ลของสภาวะการด าเนินงานทีส่ าคญั 
เช่น ความหนาแน่นกระแสไฟฟ้าแลกเปลีย่น สดัส่วนของไอน ้า อตัราส่วนระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อน 
ความดนั อตัราการใช้ไอน ้า และอตัราการใชเ้ชือ้เพลงิทีม่ต่ีอสมรรถนะของเซลล์อเิลก็โทรไลซสิที่มี
เชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ 
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กล่าวโดยสรปุโครงการวจิยัน้ีประกอบไปดว้ยการศกึษาใน 4 เรือ่ง ดงันี้ 
1. กระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนทีม่กีารแยกแก๊สคารบ์อนไดออกไซดอ์อกไปพรอ้มกบั

การท าปฏกิริยิา 
2. กระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากการรฟีอรม์มิง่กลเีซอรอลดว้ยน ้าเหนือวกิฤตของกลี

เซอรอลรว่มกบัหน่วยดดูซมึแก๊สคารบ์อนไดออกไซด ์ 
3. ระบบร่วมของเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบน าโปรตอนและเครื่องรฟีอรม์เมอร์

แบบไอน ้าทีใ่ชเ้ชือ้เพลงิแตกต่างกนั 
4. การเปรยีบเทยีบสมรรถนะของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซด์แขง็แบบที่มกีารเตมิ

และไมเ่ตมิมเีทน  
 

2. วตัถปุระสงค ์ 
2.1 เพื่อออกแบบและสร้างแบบจ าลองกระบวนการผลิตไฮโดรเจนที่มีการแยกแก๊ส

คาร์บอนไดออกไซด์ออกไปพร้อมกบัการท าปฏกิิรยิา และศึกษาปจัจยัที่มผีลต่อปรมิาณ
ไฮโดรเจนทีผ่ลติได ้

2.2 เพื่อศกึษาสภาวะที่เหมาะสมในการผลติไฮโดรเจนดว้ยวธิกีารรฟีอรม์มิง่กลเีซอรอลดว้ยน ้า
เหนือวกิฤต โดยพจิารณาปจัจยัที่มผีลต่อกระบวนการผลติไฮโดรเจน และกระบวนการท า
ใหไ้ฮโดรเจนมคีวามบรสิุทธิ ์ 

2.3 เพื่อศกึษากระบวนการผลติไฟฟ้าจากระบบร่วมระหว่างเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็
แบบน าโปรตอนและกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้า โดยพจิารณาผลของการใชเ้ชือ้เพลงิ
ต่างชนิดกนั 

2.4 เพื่อสร้างแบบจ าลองทางคณิตศาสตร์ของเซลล์อิเล็กโทรไลซิสที่มีเชื้อเพลิงช่วยชนิด
ออกไซดแ์ขง็ ส าหรบัน ามาใชใ้นการเปรยีบเทยีบสมรรถนะระหว่างเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิที่มี
เชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็และเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็ และศกึษาผลของ
สภาวะการด าเนินงานทีส่ าคญั เช่น ความหนาแน่นกระแสไฟฟ้าแลกเปลีย่น สดัส่วนของไอ
น ้า อัตราส่วนระหว่างไอน ้ าต่อคาร์บอน ความดัน อัตราการใช้ไอน ้ า และอัตราการใช้
เชือ้เพลงิทีม่ต่ีอสมรรถนะของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ 
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3. ระเบียบวิธีวิจยั 
3.1 ออกแบบและสร้างแบบจ าลองกระบวนการผลิต ไฮโดร เจนที่มี การแยกแก๊ส

คารบ์อนไดออกไซดอ์อกไปพรอ้มกบัการท าปฏกิริยิา โดยใชซ้อฟแวรจ์ าลองกระบวนการ 
AspenPlusTM 

3.2 ศกึษาหาผลของสภาวะการด าเนินงาน ไดแ้ก่ อุณหภูม ิความดนั อตัราส่วนการป้อนไอน ้า
ต่อไฮโดรคารบ์อนที่ใช ้และอตัราการป้อนตวัดูดซบัคารบ์อนไดออกไซด ์ ทีม่ต่ีอการผลติ
แก๊สไฮโดรเจน 

3.3 ออกแบบและสรา้งแบบจ าลองกระบวนการผลติไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอรม์มิง่กลเีซ
อรอลดว้ยน ้าเหนือวกิฤต โดยใชซ้อฟแวรจ์ าลองกระบวนการ AspenPlusTM  

3.4 ศกึษาผลของสภาวะการด าเนินงานของเครื่องรฟีอรม์เมอร ์(อุณหภูมแิละความดนัในการ
ท าปฏิกิรยิา และอัตราส่วนของไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลีเซอรอล) และเครื่องแยกแก๊ส-
ของเหลว (อุณหภมูแิละความดนั) ทีม่ผีลต่อองคป์ระกอบของแก๊สผลติภณัฑ ์

3.5 ออกแบบและสรา้งแบบจ าลองกระบวนการผลติไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอรม์มิง่กลเีซ
อรอลดว้ยน ้าเหนือวกิฤตทีม่กีารดดูซมึแก๊สคารบ์อนไดออกไซดด์ว้ยสารละลายมอนอเอทา
นอลามนี โดยใชซ้อฟแวรจ์ าลองกระบวนการ AspenPlusTM  

3.6 ศกึษาผลของจ านวนชัน้และความดนัของหอดูดซมึ (absorber tower) ความเขม้ขน้ของ
สารละลายมอนอเอทานอลามนี ในการดดูซมึ อตัราการป้อนของสารละลายมอนอเอทานอ
ลามนี ทีม่ต่ีอความเขม้ขน้ของแก๊สคารบ์อนไดออกไซดใ์นสารละลายมอนอเอทานอลามนี
ทีอ่อกจากหอดดูซมึ และเปอรเ์ซน็แก๊สคารบ์อนไดออกไซดท์ีถู่กดดูซมึ        

3.7 ออกแบบและสร้างแบบจ าลองกระบวนการแก๊สไฮโดรเจน โดยใช้ซอฟแวร์จ าลอง
กระบวนการ AspenPlusTM  

3.8 ศกึษาสภาวะการด าเนินงานของเครื่องรฟีอรม์เมอร ์(เช่น อุณหภูมแิละอตัราส่วนโดยโมล
ร ะหว่ า ง ไ อน ้ า ต่ อ ค า ร์บ อน )  ที่ มี ต่ อ ป ริม าณก า รผลิต แ ก๊ ส ไ ฮ โ ด ร เ จน  แ ก๊ ส
คาร์บอนมอนอกไซด์ น ้า และแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ และเปรยีบเทยีบผลของการใช้
เชือ้เพลงิแตกต่างกนั 3 ชนิด คอื เอทานอล กลเีซอรอล และแก๊สชวีภาพ 

3.9 พัฒนาแบบจ าลองของเซลล์เชื้อเพลิงชนิดออกไซด์แข็งแบบน าโปรตอนและท าการ
เปรยีบเทยีบผลที่ได้จากการจ าลองกระบวนการกบัผลการทดลอง เพื่อตรวจสอบความ
ถูกตอ้งของแบบจ าลองทีพ่ฒันาขึน้ 

3.10 สรา้งแบบจ าลองกระบวนการผลติไฟฟ้าจากระบบร่วมของเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์
แข็งแบบน าโปรตอนและกระบวนการรีฟอร์มมิ่งด้วยไอน ้ า โดยใช้ซอฟแวร์จ าลอง
กระบวนการ AspenPlusTM 
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3.11 ศึกษาสภาวะการด าเนินงานของเซลล์เชื้อเพลิง (เช่น อุณหภูมิ ความดัน และความ
หนาแน่นกระแส) ทีม่ต่ีอประสทิธภิาพในการผลติไฟฟ้า  

 
4. ผลงานท่ีได้จากโครงการ 

จากการได้รบัทุนสนับสนุนการท าวจิยัจากส านักงานกองทุนสนับสนุนการวจิยัและ สถาบนั
เทคโนโลยพีระจอมเกล้าเจา้คุณทหารลาดกระบงั ผู้วจิยัมผีลงานที่ได้รบัการตอบรบัให้ตพีมิพ์ใน
วารสารวชิาการระดบันานาชาต ิ(international journal) ทีอ่ยู่ในฐานขอ้มลู ISI จ านวน 1 เรื่อง อยู่ใน
ฐานข้อมูล Scopus 2 เรื่อง นอกจากจากนี้ยงัได้เผยแพร่บางส่วนของผลงานวจิยัดงักล่าวในที่
ประชุมระดบันานาชาติ (international conference) 1 เรื่อง และเผยแพร่ผลงานในที่ประชุม
ระดบัชาต ิ(national conference) 1 เรือ่ง ดงันี้ 

4.1 การตีพิมพเ์ผยแพร่ผลงานวิจยัในวารสารวิชาการระดบันานาชาติ ท่ีอยู่ในฐานข้อมูล 
ISI 
เรื่อง  Performance comparison of solid oxide steam electrolysis cells with/without 
the addition of methane 
ผูแ้ต่ง Yaneeporn Patcharavorachot, Sirapa Thongdee, Dang Saebea, Suthida 
Authayanun และ Amornchai Arpornwichanop  
ชื่อวารสาร Energy Conversion and Management ฉบบัที ่120 ปีที ่2016 หน้า 274-286 
(IF-2014 = 4.380) 

 
4.2 การตีพิมพเ์ผยแพร่ผลงานวิจยัในวารสารวิชาการระดบันานาชาติ ท่ีอยู่ในฐานข้อมูล 

Scopus 
4.2.1 เรื่อง  Hydrogen Production from Glycerol Steam Reforming in Supercritical 
Water with CO2 Absorption Unit 
ผูแ้ต่ง Yaneeporn Patcharavorachot, Napat Chery-rod, Sirirat Nudchapong, Suthida 
Authayanun และ Amornchai Arpornwichanop 
ชื่อวารสาร Chemical Engineering Transactions ฉบบัที ่39 ปีที ่2014 หน้า 349-354  
4.2.2 เรื่อง Simulation of Hydrogen Production with In Situ CO2 Removal Using 
Aspen Plus 
ผูแ้ต่ง Chonnawee Likkasith, Dang Saebea, Amornchai Arpornwichanop, Nirut 
Piemnernkoom, และ Yaneeporn Patcharavorachot 
ชื่อวารสาร Chemical Engineering Transactions ฉบบัที ่39 ปีที ่2014 หน้า 415-420 
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4.3 การน าเสนอผลงานวิจยัในท่ีประชุมวิชาการ ระดบันานาชาติ 
เรือ่ง Effect of Different Fuel Options on a Performance of Proton Conducting SOFC 
ผู้แต่ง Wiphawee Nuthong, Amornchai Arpornwichanop, และ Yaneeporn 
Patcharavorachot 
ชื่อการประชุมทางวชิาการ The 5th International Conference on Green and 
Sustainable Innovation (ICGSI) 
สถานทีป่ระชุม พทัยา จ.ชลบุร ีประเทศไทย เมือ่วนัที ่8-10 พฤศจกิายน พ.ศ. 2558 
 

4.4 การน าเสนอผลงานวิจยัในท่ีประชุมวิชาการ ระดบัชาติ 
เรือ่ง การผลติแก๊สไฮโดรเจนทีใ่ชเ้ชือ้เพลงิหมุนเวยีนแตกต่างกนัส าหรบัการน าไปใชง้านกบั
เซลลเ์ชือ้เพลงิ 
ผูแ้ต่ง วภิาว ีหนูทอง และ ญาณีพร พชัรวรโชติ 
ชื่ อ ก า ร ป ร ะ ชุ ม ท า ง วิ ช า ก า ร  ก า ร ป ร ะ ชุ ม วิ ช า ก า ร ท า ง วิ ศ ว ก ร ร ม ศ า ส ต ร์
มหาวทิยาลยัสงขลานครนิทร ์ครัง้ ที ่11  
สถานทีป่ระชุม จ.ภเูกต็ ประเทศไทย เมือ่วนัที ่19-20 มถุินายน 2558 

 
โดยรายละเอยีดของบทความทีไ่ดร้บัการเผยแพร ่แสดงดงัภาคผนวก ก-จ 
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บทท่ี 2 
กระบวนการผลิตแกส๊ไฮโดรเจนท่ีมีการแยกแกส๊คารบ์อนไดออกไซด์

ออกไปพร้อมกบัการท าปฏิกิริยา 
 
2.1 วิธีการด าเนินงาน 
 งานวิจัยนี้สนใจออกแบบและจ าลองกระบวนการผลิตไฮโดรเจนที่มีการดูดซับแก๊ส
คาร์บอนไดออกไซด์พร้อมกบัการท าปฏกิิรยิาโดยใช้โปรแกรมจ าลองกระบวนการ AspenPlusTM 
เพื่อศึกษากระบวนการวเิคราะห์ผลของตวัแปรต่างๆ และหาสภาวะด าเนินการที่เหมาะสมที่สุด 
ส าหรบัใชเ้ป็นแนวทางในการประยุกต์ใชก้บักระบวนการจรงิ ขัน้ตอนในการด าเนินงานเริม่จากการ
ออกแบบและจ าลองกระบวนการผลิตไฮโดรเจน ซึ่งกระบวนการที่ออกแบบมี 2 แบบ ได้แก่ 
กระบวนการรฟีอรม์มิง่มเีทนดว้ยไอน ้าแบบปกต ิ(หวัขอ้ที ่2.2.1) และกระบวนการรฟีอรม์มิง่มเีทน
ด้วยไอน ้าที่มกีารดูดซบัคาร์บอนไดออกไซด์ (หวัข้อที่ 2.1.2) โดยแบบจ าลองทัง้ 2 แบบจะใช้
เปรยีบเทยีบระหว่าง 2 กระบวนการ เพื่อวเิคราะห์หากระบวนการที่มปีระสทิธภิาพสูงที่สุดในการ
ผลติไฮโดรเจน 

2.1.1 กระบวนการรีฟอรม์ม่ิงมีเทนด้วยไอน ้าแบบปกติ 
ส าหรบักระบวนการที่ได้ออกแบบเพื่อใช้ในการศกึษาจะประกอบไปด้วยเครื่องปฏกิรณ์ 2 

ตวัได้แก่ เครื่องปฏกิรณ์ที่เกดิปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่มเีทนด้วยไอน ้าเป็นหลกัหรอืเครื่องรฟีอรม์เมอร ์
(Reformer) และเครือ่งปฏกิรณ์ทีเ่กดิปฏกิริยิาวอเตอรแ์ก๊สชพิเป็นหลกัหรอืเครื่องชพิ (Shift reactor) 
กระบวนการสามารถแสดงได้ดงัรูปที่ 2.1 จากรูปสารตัง้ต้นซึ่งประกอบด้วยมเีทนและไอน ้าจะถูก
เพิม่อุณหภูมแิละความดนัโดยเครื่อง HEATER และเครื่อง COMP ตามล าดบั เพื่อใหม้สีภาวะที่
เหมาะสมต่อการท าปฏกิริยิาในเครื่อง REFORMER และต่อจากนัน้จะถูกลดความดนัและอุณหภูมิ
ก่อนเขา้ท าปฏกิริยิาต่อในเครื่อง SHIFT ซึ่งต้องการอุณหภูมทิี่ต ่าในด าเนินการ และสุดทา้ยจงึได้
ผลติภณัฑข์องกระบวนการ รายละเอยีดของกระบวนการมดีงัต่อไปนี้ 

 
รปูท่ี 2.1 กระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าของมเีทนแบบปกต ิ
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 2.1.1.1 สารตัง้ตน้ 
 สารตัง้ต้นของกระบวนการรฟีอร์มมิง่มเีทนด้วยไอน ้าจะประกอบไปด้วย มเีทนและไอน ้า 
โดยทัว่ไปมเีทนเป็นส่วนประกอบหลกัของแก๊สธรรมชาต ิ(มากกว่าร้อยละ 95 โดยโมล) แต่ใน 
ปรญิญานิพนธ์น้ีสมมติให้มเีทนมคีวามบรสิุทธิร์อ้ยละ 100 หรอืประกอบไปด้วยมเีทนอย่างเดยีว 
ส าหรบัสภาวะเริม่ตน้ของมเีทนประกอบดว้ย อตัราการป้อน 1 กโิลโมลต่อชัว่โมง อุณหภูม ิ25 องศา
เซลเซยีส และความดนั 1 บาร ์ส าหรบัไอน ้าทีใ่ช้มคีวามบรสิุทธิร์อ้ยละ 100 อตัราการป้อน 3 กโิล
โมลต่อชัว่โมง อุณหภมู ิ102.1 องศาเซลเซยีส และความดนั 1 บาร ์ซึง่คิดเป็นอตัราส่วนการป้อนไอ
น ้าต่อมเีทนเท่ากบั 3 ส าหรบัสภาวะการจ าลองกระบวนการเริม่ต้น สารตัง้ต้นทัง้สองจะป้อนเขา้สู่ 
MIXER เพื่อผสม จากนัน้จะถูกเพิม่อุณหภูมแิละความดนัใน HEATER และ COMP ตามล าดบั 
ก่อนเขา้สู่เครือ่งปฏกิรณ์ Reformer 
 2.1.1.2 เครือ่งปฏกิรณ์ REFORMER 
 ภายในเครือ่งปฏกิรณ์ Reformer จะมปีฏกิริยิาทีเ่กดิขึน้ดงันี้ 
 ปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่มเีทน 4 2 2CH  + H O CO + 3H  (2.1) 
 ปฏกิริยิาวอเตอรแ์ก๊สชพิ 2 2 2CO + H O CO  + H  (2.2) 
 ปฏกิริยิารวม 4 2 2 2CH  + 2H O CO  + 4H  (2.3) 
 ใน REFORMER มปีฏกิิรยิาเกิดขึ้นหลายปฏกิิรยิา ดงันัน้ในการจ าลองกระบวนการจงึ
เลอืกใชแ้บบจ าลองเป็น RGibbs สภาวะเริม่ต้นของเครื่อง REFORMER ประกอบดว้ยอุณหภูม ิ900 
เคลวนิ และความดนั 1 บาร ์และช่วงของอุณหภูมแิละความดนัที่ปรบัเปลี่ยนจะเป็น 700 – 1,200 
เคลวนิ และ 1 – 21 บาร ์ตามล าดบั 
 2.1.1.3 เครือ่งปฏกิรณ์ SHIFT 
 สารทีผ่่านการท าปฏกิริยิาทีเ่ครื่อง REFORMER จะถูกลดความดนัและอุณหภูมลิงทีเ่ครื่อง 
TURBINE และ COOLER ตามล าดบั ใหเ้หลอืความดนั 1 บาร ์และอุณหภูม ิ250 องศาเซลเซยีส เพื่อ
ท าปฏกิริยิาต่อที่เครื่อง SHIFT ซึ่งเกดิปฏกิริยิาวอเตอรแ์ก๊สชพิ (สมการที่ 2.2) เพยีงอย่างเดยีว 
แบบจ าลองทีใ่นการจ าลองกระบวนการคอื REquil ในการจ าลองกระบวนการมสีภาวะคอื อุณหภูม ิ
250 องศาเซลเซยีส และความดนั 1 บาร ์
 2.1.1.4 เครือ่งแยกระหว่างของเหลวและแก๊ส (FLASH) 
 สารทีอ่อกจากเครือ่ง SHIFT จะถูกลดอุณหภูมทิี ่COOLER เพื่อใหไ้อน ้าควบแน่นเป็นของเหลว 
และเกดิการแยกทีแ่ฟลชดรมัหรอื FLASH ซึง่ด าเนินการทีอุ่ณหภูม ิ25 องศาเซลเซยีสและความดนั 
1 บาร ์
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2.1.2 กระบวนการรีฟอรม์ม่ิงมีเทนด้วยไอน ้าท่ีมีการดดูซบัคารบ์อนไดออกไซด์ 
กระบวนการในส่วนนี้จะมลีกัษณะคลา้ยกบักระบวนการรฟีอรม์มิง่มเีทนดว้ยไอน ้าแบบปกติ

คอื มเีครือ่งปฏกิรณ์หลกัคอืเครือ่งปฏกิรณ์ทีเ่กดิปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้า ซึง่ทีเ่ครื่องปฏกิรณ์นี้มี
ความแตกต่างจากเครื่องปฏกิรณ์รฟีอรม์เมอรแ์บบปกตคิอื มกีารเพิม่ตวัดูดซบัคารบ์อนไดออกไซด์
เขา้ไปในเครื่องปฏกิรณ์ เพื่อดูดซบัคารบ์อนไดออกไซดท์ีเ่กดิขึ้นพรอ้มกบัการท าปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่ 
นอกจากนัน้กระบวนการน้ีไมม่เีครือ่งปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ เนื่องจากคารบ์อนไดออกไซดจ์ะถูกดูด
ซบัไปพรอ้มกบัการท าปฏกิริยิา โดยแผนภาพกระบวนการแสดงไดด้งัรปูที ่2.2 

จากรูปที่ 2.2 สารตัง้ต้นคือ มีเทนและไอน ้ าจะถูกป้อนเข้าสู่กระบวนการ ผ่านการเพิ่ม
อุณหภูมแิละความดนัใหม้คีวามเหมาะสมต่อการท าปฏกิริยิาทีเ่ครื่อง REFORMER โดยทีเ่ครื่องรฟีอรม์
เมอรจ์ะมกีารป้อนตวัดูดซบัคารบ์อนไดออกไซดห์รอืแคลเซยีมออกไซดเ์ขา้มา และไดผ้ลติภณัฑจ์าก
เครื่องรฟีอรม์เมอร ์แคลเซยีมออกไซดท์ีผ่่านการดูดซบัคารบ์อนไดออกไซด์จะเขา้สู่หน่วยฟ้ืนฟูหรอื
เครื่อง REGEN เพื่อน าแคลเซยีมออกไซดก์ลบัมาใช้ในการดูดซบัต่อไป รายละเอยีดกระบวนการมี
ดงันี้ 
 2.1.2.1 สารตัง้ตน้ 
 เช่นเดยีวกบักระบวนการรฟีอรม์มิง่มเีทนด้วยไอน ้าแบบปกต ิสารตัง้ต้นที่ใช้ในการจ าลอง
กระบวนการเหมอืนกนัคอื มเีทนและไอน ้า สภาวะเริม่ต้นทีใ่ช้เหมอืนกนัส าหรบัมเีทน แต่ส าหรบัไอ
น ้าในกระบวนการน้ีใชอ้ตัราการป้อนเป็น 3 กโิลโมลต่อชัว่โมง ดงันัน้จงึเป็นการก าหนดใหอ้ตัราส่วน
การป้อนไอน ้าต่อมเีทนเท่ากบั 3 เป็นสภาวะเริม่ตน้ 

 
รปูท่ี 2.2  กระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าของมเีทนทีม่กีารดดูซบัคารบ์อนไดออกไซด ์
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 2.1.2.2 ตวัดดูซบัคารบ์อนไดออกไซด ์
 ในการจ าลองกระบวนการนี้ ตวัดูดซบัคาร์บอนไดออกไซด์คือแคลเซยีมออกไซด์ ซึ่งจะ
ป้อนเขา้สู่กระบวนการที่เครื่อง REFROMER สภาวะเริม่ต้นของตวัดูดซบัที่ป้อนคอื อตัราการป้อน 1 
กโิลโมลต่อชัว่โมง อุณหภมูแิละความดนัเท่ากบั 25 องศาเซลเซยีสและ 1 บารต์ามล าดบั 
 2.1.2.3 เครือ่ง REFORMER 
 ปฏกิริยิาทีเ่กดิขึน้ในเครือ่ง REFORMER นี้ประกอบดว้ย 
 ปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่ของมเีทน 4 2 2CH  + H O CO + 3H  (2.1) 
 ปฏกิริยิาวอเตอรแ์ก๊สชพิ 2 2 2CO + H O CO  + H  (2.2) 
 ปฏกิริยิาดูดซบัคารบ์อนไดออกไซด ์ 2 3CaO + CO CaCO  (2.4) 
 ปฏกิริยิารวม 4 2 3 2CH  + 2H O + CaO CaCO  + 4H    (2.5) 
 แบบจ าลองที่เลอืกใช้ในการจ าลองกระบวนการเป็น RGibbs และสภาวะเริม่ต้นของการ
จ าลองกระบวนการประกอบด้วยอุณหภูม ิ900 เคลวนิและความดนั 1 บาร ์ช่วงอุณหภูมแิละความ
ดนัทีป่รบัเปลีย่นคอื 700 – 1,200 เคลวนิและ 1-21 บาร ์
 2.1.2.4 เครือ่ง REGEN 
 เครือ่ง REGEN ท าหน้าทีน่ าแคลเซยีมออกไซดท์ีผ่่านการดูดซบัคารบ์อนไดออกไซด ์ซึง่จะ
อยูใ่นรปูแคลเซยีมคารบ์อเนต กลบัมาใชง้านไดอ้กีครัง้ โดยผ่านการใหค้วามรอ้น แบบจ าลองทีใ่ชใ้น
การจ าลองกระบวนการเป็น RGibbs ส าหรบัสภาวะทีด่ าเนินการของเครื่อง REGEN ประกอบดว้ย
อุณหภมู ิ1,150 เคลวนิและความดนั 1 บาร ์
 2.1.2.5 เครือ่งแยกระหว่างแก๊สและของเหลว (FLASH) 
 สารทีอ่อกจากเครื่อง REFORMER จะถูกลดอุณหภูมแิละความดนัลงเพื่อแยกน ้าออกจาก
แก๊สผสมเหมอืนกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าแบบปกต ิเครื่อง FLASH จะด าเนินการทีอุ่ณหภูม ิ
25 องศาเซลเซยีสและความดนั 1 บาร ์
  
 2.1.3 การจ าลองกระบวนการ 
 ปรญิญานิพนธน์ี้ท าการจ าลองกระบวนการทัง้ 2 แบบคอื กระบวนการรฟีอรม์มิง่มเีทนดว้ย
ไอน ้าแบบปกตแิละทีม่กีารดดูซบัคารบ์อนไดออกไซด ์เพื่อศกึษาและวเิคราะห์ทางเทอรโ์มไดนามกิส ์
จากการวเิคราะห์ตวัแปรต่างๆ ประกอบด้วยอุณหภูม ิความดนั และอตัราส่วนไอน ้าต่อมเีทนทีป้่อน 
ซึง่ส่งผลต่อปรมิาณไฮโดรเจนที่ผลติได้ วธิกีารวเิคราะหจ์ะใช้วธิกีารท าใหค้่าพลงังานอสิระกบิสม์คี่า
น้อยทีสุ่ดในการค านวณปรมิาณสารต่างๆ จากปฏกิริยิาที่เกิดขึน้ แบบจ าลองและสภาวะทีใ่ชใ้นการ
จ าลองกระบวนการสามารถแสดงไดด้งัตารางที ่2.1 และ 2. 2  
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ตารางท่ี 2.1 รายละเอียดของแบบจ าลองกระบวนการรฟีอร์มมิง่มเีทนด้วยไอน ้าแบบปกติและ
สภาวะทีใ่ชใ้นการจ าลองกระบวนการ 

ช่ือหน่วย แบบจ าลองท่ีใช้ สภาวะเร่ิมต้น ช่วงสภาวะท่ีปรบัเปล่ียน 
MIXER Mixer - - 
HEATER Heater อุณหภมู ิ900 เคลวนิ อุณหภมู ิ700 – 1,200 เคลวนิ 
COMP Compr ความดนั 1 บาร ์ ความดนั 1 – 21 บาร ์
REFORMER RGibbs อุณหภมู ิ900 เคลวนิ 

ความดนั 1 บาร ์
อุณหภมู ิ700 – 1,200 เคลวนิ 
ความดนั 1 – 21 บาร ์

TURBINE Compr ความดนั 1 บาร ์ - 
COOLER1 Heater อุณหภมู ิ523.15 เคลวนิ - 
SHIFT REquil อุณหภมู ิ523.15 เคลวนิ 

ความดนั 1 บาร ์
- 

COOLER2 Heater อุณหภมู ิ323.15 เคลวนิ  
FLASH Flash2 อุณหภมู ิ323.15 เคลวนิ 

ความดนั 1 บาร ์
- 

 
ตารางท่ี 2.2 รายละเอียดของแบบจ าลองกระบวนการรฟีอร์มมิง่มเีทนด้วยไอน ้าที่มกีารดูดซับ

คารบ์อนไดออกไซดแ์ละสภาวะทีใ่ชใ้นการจ าลองกระบวนการ 
ช่ือหน่วย แบบจ าลองท่ีใช้ สภาวะเร่ิมต้น ช่วงสภาวะท่ีปรบัเปล่ียน 

MIXER Mixer - - 
HEATER Heater อุณหภมู ิ900 เคลวนิ อุณหภมู ิ700 – 1,200 เคลวนิ 
COMP Compr ความดนั 1 บาร ์ ความดนั 1 – 21 บาร ์
REFORMER RGibbs อุณหภมู ิ900 เคลวนิ 

ความดนั 1 บาร ์
อุณหภมู ิ700 – 1,200 เคลวนิ 
ความดนั 1 – 21 บาร ์

REGEN RGibbs อุณหภมู ิ1,150 เคลวนิ 
ความดนั 1 บาร ์

- 

TURBINE Compr ความดนั 1 บาร ์ - 
COOLER Heater อุณหภมู ิ323.15 เคลวนิ - 
FLASH Flash2 อุณหภมู ิ323.15 เคลวนิ 

ความดนั 1 บาร ์
- 
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 ในการศกึษาปรมิาณไฮโดรเจนทีผ่ลติไดข้องแต่ละกระบวนการจะพจิารณาเฉพาะขอ้มลูเส้น
ทีอ่อกจากเครื่อง REFORMER เท่านัน้ คอื ขอ้มลูเสน้ที ่4 (Stream 4) ส าหรบักระบวนการรฟีอรม์
มิง่มเีทนดว้ยไอน ้าแบบปกต ิและขอ้มลูเสน้ที ่5 (Stream 5) ส าหรบักระบวนการรฟีอรม์มิง่มเีทนดว้ย
ไอน ้าทีม่กีารดดูซบัคารบ์อนไดออกไซด ์
 
2.2 การตรวจสอบความถกูต้องของแบบจ าลองกระบวนการ 

เพื่อส ารวจความถูกต้องของแบบจ าลองกระบวนการที่สรา้งขึน้ด้วยซอฟแวร ์AspenPlusTM 
ในงานวจิยันี้จงึด าเนินการตรวจสอบความถูกต้องโดยการเปรยีบเทยีบผลการจ าลองกระบวนการที่
ไดก้บัผลการทดลองของ B. Balasubramanian และคณะ (1999) [30] ซึง่ท าการทดลองกระบวนการ
ผลติไฮโดรเจนดว้ยเครื่องปฏกิรณ์ระดบัการทดลอง โดยในเครื่องปฏกิรณ์ไดใ้ส่แคลเซยีมออกไซดเ์พื่อใช้
เป็นตัวดูดซบัคาร์บอนไดออกไซด์ สารตัง้ต้นที่ใช้ในการทดลองคอื แก๊สมเีทนและไอน ้า ส่วนแก๊ส
ไนโตรเจนท าหน้าที่เป็นแก๊สช่วยพา (Carrier gas) เพื่อให้แก๊สมเีทนและไอน ้าไหลไปเขา้เครื่อง
ปฏกิรณ์ เมื่อท าการทดลองที่สภาวะอุณหภูม ิ650 องศาเซลเซยีส ความดนั 15 บรรยากาศและ
อตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนเท่ากบั 4 จะได้ผลการทดลองและผลการจ าลองกระบวนการ ดงั
ตารางที ่2.4 และ 2.5 
 จากตารางที่ 2.4 จะเห็นได้ว่าผลการจ าลองกระบวนการและผลการทดลองจริงในช่วง 
Prebreakthrough มคี่าใกล้เคยีงกนัเป็นอย่างมาก โดยเฉพาะค่ารอ้ยละโดยโมลของไฮโดรเจนใน
แก๊สผสม ซึ่งมคีวามแตกต่างระหว่างค่าที่ได้จากการจ าลองกระบวนการและผลการทดลองจรงิ
ประมาณรอ้ยละ 1 ซึง่แสดงใหเ้หน็ว่าแบบจ าลองนี้สามารถจ าลองกระบวนการผลติไฮโดรเจนแบบที่
มกีารดดูซบัแก๊สคารบ์อนไดออกไซดไ์ด้ อย่างไรกต็ามเมื่อพจิารณาในช่วง Postbreakthrough ผลที่
ได้จากการจ าลองกระบวนการมคีวามแตกต่างจากผลการทดลอง จะเห็นได้จากค่าร้อยละโดยโม
ลของมเีทนและคารบ์อนไดออกไซด์ดงัตารางที่ 2.5 ซึ่งสาเหตุนัน้อาจจะมาจากการที่แก๊สมเีทนไม่
สามารถท าปฏกิริยิาได้อย่างทัว่ถงึในเครื่องปฏกิรณ์ ส่งผลใหม้ปีรมิาณมเีทนเหลอืเพิม่ขึน้ ปรมิาณ
แก๊สไฮโดรเจนและคาร์บอนไดออกไซด์ที่เกิดขึ้นลดลง และนอกจากนัน้แบบจ าลองที่สร้างขึ้นใช้
วธิกีารท าใหค้่าพลงังานอสิระกบิสม์คี่าน้อยทีสุ่ดในการค านวณองคป์ระกอบทีส่มดุล จงึย่อมมคีวาม
แตกต่างจากกระบวนการจรงิ แต่ส าหรบัค่าร้อยละโดยโมลของไฮโดรเจน ซึ่งเป็นองค์ประกอบที่
สนใจมากทีสุ่ด ผลการจ าลองมคี่าใกลเ้คยีงกบัผลการทดลองจรงิ ดงันัน้แบบจ าลองนี้จงึสามารถทีจ่ะ
น ามาใชก้ารศกึษาหาสภาวะการด าเนินการทีเ่หมาะสมทีสุ่ดส าหรบักระบวนการน้ีต่อไปได้ 
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ตารางท่ี 2.4 ผลการจ าลองกระบวนการและผลการทดลองช่วง Prebreakthrough ของ  
B. Balasubramanian และคณะ [30] 

สารองคป์ระกอบ 
ร้อยละโดยโมล (dry basis) 

ร้อยละความ
แตกต่าง ผลการทดลอง 

ผลการจ าลอง
กระบวนการ 

ไฮโดรเจน (H2) 94 95 1.1 
มเีทน (CH4) 5 4.7 6 
คารบ์อนไดออกไซด ์(CO2) - - - 

ตารางท่ี 2.5 ผลการจ าลองกระบวนการและผลการทดลองช่วง Postbreakthrough ของ  
B. Balasubramanian และคณะ [30] 

สารองคป์ระกอบ 
ร้อยละโดยโมล (dry basis) 

ร้อยละความ
แตกต่าง ผลการทดลอง 

ผลการจ าลอง
กระบวนการ 

ไฮโดรเจน (H2) 63 64.8 2.86 
มเีทน (CH4) 22.5 18 20 
คารบ์อนไดออกไซด ์(CO2) 10 13.3 33 

 

รปูท่ี 2.3 ผลของอุณหภูมต่ิออตัราการไหลเชงิโมลของสารต่างๆ ที่ความดนั 1 บาร ์และอตัราส่วน
การป้อนไอน ้าต่อมเีทนเท่ากบั 3 
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2.3 ผลและการอธิปรายผล 
2.3.1 การศึกษาหาสภาวะการด าเนินการท่ีเหมาะสมส าหรบักระบวนการรีฟอรม์ม่ิง

มีเทนด้วยไอน ้าแบบปกติ (Steam methane reforming, SMR) 
 การจ าลองกระบวนการในส่วนนี้จะเป็นการจ าลองกระบวนกระบวนการผลติไฮโดรเจนดว้ย
วธิรีฟีอรม์มิง่มเีทนดว้ยไอน ้าแบบปกต ิเพื่อศกึษาผลของตวัแปรสภาวะการด าเนินการประกอบดว้ย 
อุณหภมู ิความดนั และอตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทน ต่อปรมิาณและความบรสิุทธิข์องไฮโดรเจน
ที่ผลติได้ ซึ่งจะท าให้ทราบถงึสภาวะการด าเนินการที่เหมาะสมของกระบวนการนี้ สารตัง้ต้นของ
กระบวนการประกอบดว้ยมเีทนและไอน ้า ในการจ าลองกระบวนการขัน้ตน้ก าหนดให ้อตัราการป้อน
มเีทนเท่ากบั 1 กิโลโมลต่อชัว่โมง อัตราการป้อนไอน ้าเท่ากับ 3 กิโลโมลต่อชัว่โมง ซึ่งคิดเป็น
อตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนเท่ากบั 3 อุณหภูมแิละความดนัของเครื่อง REFORMER เท่ากบั 
900 เคลวนิและ 1 บารต์ามล าดบั ผลการจ าลองกระบวนการและผลของตวัแปรต่างๆ มดีงันี้ 

(1) ผลของอุณหภมูต่ิออตัราการไหลเชงิโมลขององคป์ระกอบต่างๆ 
 ที่สภาวะเริม่ต้นในการจ าลองกระบวนการพบว่ามีเทนได้ท าปฏิกิริยากับไอน ้ าเกิดเป็น
ไฮโดรเจน คารบ์อนมอนอกไซดแ์ละคารบ์อนไดออกไซด ์จากผลการจ าลองกระบวนการทีแ่สดงดงั
รปูที ่2.3 พบว่าทีอุ่ณหภมูขิองเครือ่ง REFORMER เท่ากบั 900 เคลวนิ ปรมิาณไฮโดรเจนทีผ่ลติได้
มคี่าประมาณ 3.04 กโิลโมลต่อชัว่โมง เกดิคารบ์อนมอนอกไซด์และคารบ์อนไดออกไซดป์ระมาณ 
0.38 และ 0.48 กโิลโมลต่อชัว่โมง ตามล าดบั และมเีทนที่เหลอืในระบบมอีตัราการไหล 0.14 กโิล
โมลต่อชัว่โมง และจากรูปที่ 2.3 ซึ่งแสดงผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมทิี่มต่ีออตัราการไหลเชงิ
โมลของสารต่างๆ พบว่าการเพิม่อุณหภูมขิองเครื่อง REFORMER จะท าใหป้รมิาณไฮโดรเจนที่
ผลติไดเ้พิม่ขึน้ เนื่องการปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่เป็นปฏกิริยิาดูดความรอ้นซึง่เกดิไดด้ทีีอุ่ณหภูมสิูง การ
เพิม่อุณหภูมใินช่วง 700 – 1,000 เคลวนิ จะท าใหอ้ตัราการไหลเชงิโมลของไฮโดรเจนเพิม่ขึน้เป็น
อยา่งมาก และมคี่าสงูทีสุ่ดเท่ากบั 3.36 กโิลโมลต่อชัว่โมง ณ อุณหภูม ิ1,000 เคลวนิ อย่างไรกต็าม
จากการจ าลองกระบวนการพบว่า การเพิม่อุณหภมูสิงูกว่า 1,000 เคลวนิ จะท าใหป้รมิาณไฮโดรเจน
ทีผ่ลติไดล้ดลง ทัง้นี้เป็นเพราะการใชอุ้ณหภมูใินการท าปฏกิริยิาทีสู่งเกนิไปไม่เหมาะสมต่อปฏกิริยิา
วอเตอร์แก๊สชพิ ซึ่งเป็นปฏกิริยิาคายความร้อน จะเห็นได้ว่าปรมิาณแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด์ใน
ระบบเพิม่ขึ้นและคาร์บอนไดออกไซด์ลดลง แสดงให้เห็นถึงการเกิดปฏิกิรยิาวอเตอร์แก๊สชิพที่
น้อยลง 
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(2) ผลของอตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทน (Steam to methane ratio, S/M) ต่ออตัราการ
ไหลเชงิโมลขององคป์ระกอบต่างๆ 

 รปูที ่2.4 แสดงผลของการเปลี่ยนแปลงอตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนต่ออตัราการไหล
เชงิโมลของสารต่างๆ ในระบบ โดยการเพิม่อตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนเป็นการเพิม่ปรมิาณไอ
น ้าซึ่งเป็นสารตัง้ต้นของปฏิกิรยิา ส่งผลให้สมดุลเคมถีูกรบกวนและเลื่อนไปทางผลิตภณัฑ์ของ
ปฏิกิริยารีฟอร์มมิ่งและวอเตอร์แก๊สชิพและเพิ่มปริมาณไฮโดรเจนที่ผลิตได้ จากการจ าลอง
กระบวนการจะเหน็ได้ว่า การเพิม่อตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนในช่วง 1 – 6 จะท าใหป้รมิาณ
ไฮโดรเจนเพิม่ขึน้เป็นอยา่งมาก แต่การเพิม่อตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนมากกว่า 6 จะท าใหไ้ด้
ปรมิาณไฮโดรเจนที่เพิม่ขึน้เพยีงเป็นปรมิาณทีเ่ลก็น้อยเมื่อเทยีบกบัการเพิม่ในช่วง 1 – 6 โดยการ
ใชอ้ตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนทีม่ากขึน้จะเป็นการเพิม่ต้นทุนของกระบวนการผลติ เนื่องจาก
การเพิม่อตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนเป็นการเพิม่อตัราการไหลเชงิปรมิาตรของสารตัง้ต้น จงึ
เป็นการเพิม่ขนาดของเครือ่งปฏกิรณ์ และนอกจากนัน้กระบวนการยงัจะต้องการพลงังานความรอ้น
ที่เพิม่ขึน้ในการให้ความร้อนกบัไอน ้าที่ถูกป้อนเข้ามาด้วยเช่นกนั อย่างไรก็ตามถ้าพจิารณาถึง
ปรมิาณไฮโดรเจนที่ผลติได้ อตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนที่เหมาะสมคอื 6 ส าหรบักระบวนรี
ฟอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าแบบปกต ิ 
 

 
รปูท่ี 2.4 ผลของอตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนต่ออตัราการไหลเชงิโมลของสารต่างๆ ทีอุ่ณหภูม ิ
900 เคลวนิ และความดนั 1 บาร ์ 
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รูปท่ี 2.5 ผลของความดนัต่ออัตราการไหลเชิงโมลของสารต่างๆ ที่อุณหภูมิ 900 เคลวินและ
อตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนเท่ากบั 3 
 

 
รปูท่ี 2.6 ผลของอุณหภูมต่ิอความบรสิุทธิข์องไฮโดรเจนทีผ่ลติได ้ทีค่วามดนั 1 บาร ์และอตัราการ
ป้อนไอน ้าต่อมเีทนเท่ากบั 6 
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(3) ผลของความดนัต่ออตัราการไหลเชงิโมลขององคป์ระกอบต่างๆ 
 ผลของการเปลี่ยนแปลงความดันที่มีต่ออัตราการไหลเชิงโมลของสารต่างๆ แสดงดัง 
รูปที่ 2.5 ท าให้ทราบว่าการเพิ่มความดนัในระบบจะท าให้ปรมิาณไฮโดรเจนที่ผลิตได้ลดลง 
เนื่องจากสมการรวมของปฏิกิรยิารฟีอร์มมิง่และวอเตอร์แก๊สชิพแสดงให้เห็นว่าจ านวนโมลของ
ทางด้านผลติภณัฑ์มมีากกว่า การเพิม่ความดนัจะท าให้สมดุลเลื่อนไปทางด้านสารตัง้ต้น ซึ่งเป็น
การยบัยัง้การเกิดผลติภณัฑ์ไฮโดรเจน ดงันัน้จงึสรุปได้ว่ากระบวนการรฟีอร์มมิง่ด้วยไอน ้าควร
ด าเนินการทีค่วามดนัต ่าๆ  

(4) ความบริสุทธิข์องไฮโดรเจนที่ผลิตได้จากกระบวนรีฟอร์มมิ่งมีเทนด้วยไอน ้ า 
แบบปกต ิ

เน่ืองจากไฮโดรเจนก าลังได้รบัความสนใจในการน ามาใช้ในการผลิตไฟฟ้าผ่านเซลล์
เชือ้เพลงิ ดงันัน้ไฮโดรเจนทีผ่ลติได้จงึต้องมคีวามบรสิุทธิเ์พยีงพอต่อการน าไปใช้ในเซลล์เชือ้เพลงิ
ได้ โดยรูปที ่2.6 แสดงความบรสิุทธิข์องไฮโดรเจนที่ผลติได้ (รอ้ยละโดยโมลแบบ dry basis) ที่
อุณหภูมต่ิางๆ จากสภาวะที่เหมาะสมคอื ความดนั 1 บารแ์ละอตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทน
เท่ากบั 6 ความบรสิุทธิข์องไฮโดรเจนทีผ่ลติสงูทีสุ่ดของกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าแบบปกตมิี
ค่ารอ้ยละ 78 โดยโมล (dry basis) ทีอุ่ณหภมู ิ950 เคลวนิ โดยประกอบไปดว้ยคารบ์อนมอนอกไซด์
รอ้ยละ 7 โดยโมล (dry basis) และคารบ์อนไดออกไซดร์อ้ยละ 15 โดยโมล (dry basis) ซึง่เป็นสาร
ปนเป้ือนท าให้ไม่สามารถน าไปใช้ส าหรบัการผลิตกระแสไฟฟ้าในเซลล์เชื้อเพลิงได้จะต้องมี
กระบวนการท าให้ไฮโดรเจนน้ีมคีวามบรสิุทธิท์ี่มากกว่านี้ก่อนจะน าไปใช ้ซึง่เป็นการเพิม่ต้นทุนใน
การผลติเน่ืองจากตอ้งมกีารเพิม่หน่วยเพิม่ความบรสิุทธิเ์ขา้ไปในกระบวนการ 

 
2.3.2 การศึกษาหาสภาวะการด าเนินการท่ีเหมาะสมส าหรบักระบวนการรีฟอรม์ม่ิง

มีเทนด้วยไอน ้าท่ีมีการดดูซบัคารบ์อนไดออกไซด ์(Sorption-enhanced steam methane 
reforming, SESMR) 
 ในกระบวนการส่วนน้ี ไดม้กีารเพิม่ตวัดดูซบัแก๊สคารบ์อนไดออกไซดค์อื แคลเซยีมออกไซด ์
(calcium oxide, CaO) เข้ามาในระบบ ซึ่งแคลเซียมอกไซด์จะท าการดูดซับและแยกแก๊ส
คารบ์อนไดออกไซด์ออกไป พร้อมกบัการเกดิปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่มเีทนด้วยไอน ้า ในการจ าลอง
กระบวนการได้ศึกษาตัวแปรสภาวะที่มผีลต่อปรมิาณและความบรสิุทธิไ์ฮโดรเจนที่ผลิตได้ ซึ่ง
ประกอบด้วย อุณหภูมิ ความดัน อัตราส่วนการป้อนไอน ้ าต่อมเีทนที่ป้อน และอัตราการป้อน
แคลเซยีมออกไซด์ และส าหรบัสภาวะของการจ าลองกระบวนการขัน้ต้นก าหนดให้อตัราการป้อน
ของมเีทนเท่ากบั 1 กโิลโมลต่อชัว่โมง อตัราการป้อนแคลเซยีมออกไซดเ์ท่ากบั 1 กโิลโมลต่อชัว่โมง 
อตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนเท่ากบั 3 อุณหภูมแิละความดนัเริม่ต้นเป็น 900 เคลวนิ และ 1 
บารต์ามล าดบั  
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(1) ผลของอุณหภมูต่ิออตัราการไหลเชงิโมลขององคป์ระกอบต่างๆ 
จากสภาวะเริม่ต้นของการจ าลองกระบวนการพบว่ามเีทนได้ท าปฏิกิรยิากับไอน ้า เกิด

สารประกอบระหว่างไฮโดรเจน คารบ์อนมอนอกไซด์และคารบ์อนไดออกไซด์ และในกระบวนการ
ส่วนน้ีไดม้กีารเพิม่แคลเซยีมออกไซดเ์พื่อเป็นตวัดดูซบัแก๊สคารบ์อนไดออกไซดเ์ขา้มาในระบบ จาก
รปูที ่2.7 ซึง่แสดงผลของการเปลีย่นแปลงอุณหภมูต่ิออตัราการไหลเชงิโมลของสารต่างๆ จะเหน็ได้
ว่าในระบบมแีคลเซียมคาร์บอเนตเกิดขึ้นจากปฏิกิรยิาการดูดซบัแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ของ
แคลเซยีมออกไซด์ ที่สภาวะเริม่ต้นคอือุณหภูม ิ900 เคลวนิ ปรมิาณไฮโดรเจนที่ผลติได้เท่ากับ 
3.65 กิโลโมลต่อชัว่โมง ปรมิาณคารบ์อนมอนอกไซด์และคาร์บอนไดออกไซด์มปีรมิาณน้อยมาก 
เนื่องจากคาร์บอนไดออกไซด์ถูกดูดซบัไปเป็นการรบกวนสมดุลปฏกิิรยิาวอเตอร์แก๊สชพิ ท าให้
ปรมิาณคาร์บอนมอนอกไซด์เหลอืน้อยเช่นกนั และปรมิาณมเีทนที่เหลอืเท่ากบั 0.08 กโิลโมลต่อ
ชัว่โมง  เมื่อเพิม่อุณหภูมขิองระบบต่อไปในช่วง 700 – 850 เคลวนิ จะท าให้ปรมิาณไฮโดรเจนที่
ผลติไดเ้พิม่ขึน้ ดว้ยเหตุผลเดยีวกบักระบวนรฟีอรม์มิง่มเีทนดว้ยไอน ้าแบบปกต ิคอืปฏกิริยิารฟีอรม์
มิง่เป็นปฏกิริยิาดูดความรอ้น ปรมิาณไฮโดรเจนสูงทีสุ่ดเท่ากบั 3.66 กโิลโมลต่อชัว่โมง ทีอุ่ณหภูม ิ
850 เคลวนิ อย่างไรก็ตามเมื่อเพิม่อุณหภูมไิปมากกว่า 850 เคลวนิ จะท าให้ปรมิาณไฮโดรเจนที่
ผลติไดล้ดลง ซึ่งเป็นผลมาจากแคลเซยีมออกไซด์ไม่สามารถดูดซบัแก๊สคารบ์อนไดออกไซดไ์ด ้ณ 
อุณหภมูทิีส่งู สงัเกตไดจ้ากปรมิาณแคลเซยีมคารบ์อนเนตทีล่ดลง และปรมิาณคารบ์อนมอนอกไซด์
และคารบ์อนไดออกไซดท์ีเ่พิม่ขึน้ในระบบ 

 

 
รปูท่ี 2.7 ผลของอุณหภูมต่ิออตัราการไหลเชงิโมลของสารต่างๆ ที่ความดนั 1 บาร ์และอตัราส่วน
การป้อนไอน ้าต่อมเีทนเท่ากบั 3 
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รปูท่ี 2.8 ผลของอตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนต่ออตัราการไหลเชงิโมลของสารต่างๆ ทีอุ่ณหภูม ิ
900 เคลวนิและความดนั 1 บาร ์
 

(2) ผลของอัตราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนต่ออตัราการไหลเชิงโมลขององค์ประกอบ
ต่างๆ 

 เช่นเดยีวกบักระบวนการรฟีอรม์มิง่มเีทนดว้ยไอน ้าแบบปกต ิการเพิม่อตัราส่วนการป้อนไอ
น ้าต่อมเีทนจะส่งผลให้สมดุลของปฏกิริยิาเคมเีลื่อนไปทางผลติภณัฑ ์ท าให้ได้ปรมิาณไฮโดรเจนที่
เพิม่ขึ้น ดงัแสดงในรูปที่ 2.8 ซึ่งเป็นผลของการเปลี่ยนแปลงอตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนต่อ
อตัราการไหลเชงิโมลของสารต่างๆ จะเหน็ไดว้่าการเพิม่อตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนในช่วง 1 
– 5 จะท าใหป้รมิาณไฮโดรเจนทีผ่ลติไดเ้พิม่ขึน้อย่างมาก การเพิม่อตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทน
ต่อไปยงัคงท าใหป้รมิาณไฮโดรเจนนัน้เพิม่ขึน้แต่เลก็น้อย ทีอ่ตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนเท่ากบั 
12 ปรมิาณไฮโดรเจนทีผ่ลติไดม้คี่าใกลเ้คยีงกบั 4 กโิลโมลต่อชัว่โมง ซึง่เป็นค่าทีสู่งทีสุ่ดตามทฤษฎ ี
การเลือกใช้อัตราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนควรพิจารณาถึงปจัจยัด้านอื่น ดงัที่ได้กล่าวไว้ใน
กระบวนการรฟีอรม์มิง่มเีทนดว้ยไอน ้าแบบปกต ิอย่างไรกต็ามหากพจิารณาแต่ปรมิาณไฮโดรเจนที่
ผลติได ้อตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนทีเ่หมาะสมจงึเท่ากบั 5 
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รูปท่ี 2.9 ผลของความดนัต่ออัตราการไหลเชิงโมลของสารต่างๆ ที่อุณหภูมิ 900 เคลวินและ
อตัราส่วนการการป้อนไอน ้าต่อมเีทนเท่ากบั 3 
 

(3) ผลของความดนัต่ออตัราการไหลเชงิโมลขององคป์ระกอบต่างๆ 
ผลการจ าลองกระบวนการในรูปที่ 2.9 มลีกัษณะเหมอืนกบักระบวนการรฟีอร์มมิง่มเีทน

ด้วยไอน ้าแบบปกติคือ เมื่อเพิ่มความดนัให้กับระบบจะท าให้ปรมิาณไฮโดรเจนที่ผลิตได้ลดลง 
เนื่องจากจ านวนโมลรวมทางด้านผลติภณัฑ์ของปฏิกิรยิารวมมากกว่าสารตัง้ต้น การเพิม่ความ
ความดนัจงึท าใหส้มดุลเลื่อนกลบัมาทางสารตัง้ต้น ผลติภณัฑไ์ฮโดรเจนจงึลดลง ดงันัน้ความดนัต ่า
จงึเหมาะสมกบักระบวนการนี้ 

 
(4) ผลของอตัราป้อนแคลเซยีมออกไซดต่์ออตัราการไหลเชงิโมลขององคป์ระกอบต่างๆ 
จากสภาวะเริม่ต้น ก าหนดใหอ้ตัราการป้อนแคลเซยีมออกไซดเ์ท่ากบั 1 กโิลโมลต่อชัว่โมง 

เนื่องจากเป็นค่าที่ถูกก าหนดตามปฏกิริยิาจากสมการที่ (2.2) และ (2.4) ซึ่งเมื่อเปลีย่นอตัราการ
ป้อนแคลเซยีมออกไซด์ จะได้ผลดงัแสดงในรูปที่ 2.10 คือ การเพิ่มอตัราการป้อนแคลเซียม
ออกไซดจ์ะท าใหป้รมิาณไฮโดรเจนทีผ่ลติไดเ้พิม่ขึน้ จนมคี่าสูงทีสุ่ดเมื่ออตัราการป้อนมคี่าเท่ากบั 1 
กิโลโมลต่อชัว่โมง การเพิ่มอัตราการป้อนมากกว่าน้ีจะไม่ท าให้ปรมิาณไฮโดรเจนที่ผลิตได้นัน้
เพิม่ขึ้น เนื่องจากไม่มแีก๊สคาร์บอนไดออกไซด์เหลอืส าหรบัการดูดซบั ซึ่งสงัเกตได้จากปรมิาณ
แคลเซยีมออกไซดท์ีค่งทีใ่นช่วงอตัราการป้อนแคลเซยีมออกไซดเ์ท่ากบั 1 – 1.5 กโิลโมลต่อชัว่โมง 
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(5) ความบรสิุทธิข์องไฮโดรเจนทีผ่ลติไดจ้ากกระบวนการรฟีอรม์มิง่มเีทนดว้ยไอน ้าทีม่กีาร
ดดูซบัแก๊สคารบ์อนไดออกไซด ์

 แก๊สคารบ์อนไดออกไซดถ์อืเป็นสิง่เจอืปนส่วนมากในไฮโดรเจนทีผ่ลติได้ ดงันัน้การเพิม่ตวั
ดูดซบัแก๊สคารบ์อนไดออกไซดเ์ขา้ไปในระบบจะช่วยท าให้ไฮโดรเจนที่ผลติไดม้คีวามบรสิุทธิม์าก
ขึน้ ดงัแสดงในรปูที ่2.11 ความบรสิุทธิข์องไฮโดรเจนทีผ่ลติไดม้คี่ามากกว่ารอ้ยละ 99 โดยโมล (dry 
basis) ณ อุณหภูม ิ700 – 850 เคลวนิ ซึ่งมคีวามบรสิุทธิส์ูง สามารถน าไปใช้ผลติไฟฟ้าในเซลล์
เชื้อเพลงิได้โดยไม่ต้องผ่านกระบวนการท าใหบ้รสิุทธิ ์เป็นขอ้ได้เปรยีบเมื่อเทยีบกบักระบวนการรี
ฟอรม์มิง่มเีทนดว้ยไอน ้าแบบปกตทิีต่้องการหน่วยเพิม่ความบรสิุทธิใ์ห้กบัไฮโดรเจน ดงันัน้จงึเป็น
การลดตน้ทุนใหก้บักระบวนการผลติ 
 

 
รูปท่ี 2.10 ผลของอตัราการป้อนแคลเซยีมออกไซด์ต่ออตัราการไหลเชงิโมลของสารต่างๆ โดย
อุณหภมู ิ900 เคลวนิ ความดนั 1 บาร ์และอตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนเท่ากบั 3 
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รปูท่ี 2.11 ผลของอุณหภมูต่ิอความบรสิุทธิข์องไฮโดรเจนทีผ่ลติได ้ทีค่วามดนั 1 บาร ์และอตัราการ
ป้อนไอน ้าต่อมเีทนเท่ากบั 3 
 
 

2.3.3 การเปรียบเทียบระหว่างกระบวนการรีฟอรม์ม่ิงมีเทนด้วยไอน ้าแบบปกติและ
ท่ีมีการดดูซบัคารบ์อนไดออกไซด ์

ในหวัข้อที่ 2.3.1 และ 2.3.2 เป็นการวิเคราะห์ผลของตัวแปรสภาวะการด าเนินการต่อ
ปรมิาณไฮโดรเจนทีผ่ลติไดข้องแต่ละกระบวนการ ส าหรบัการหาสภาวะการด าเนินทีเ่หมาะสมทีสุ่ด 
ซึง่สภาวะดงักล่าวจะใชเ้ป็นขอ้มลูในการวเิคราะหเ์ปรยีบเทยีบระหว่างสองกระบวนการ เพื่อสรุปว่า
การดูดซบัคารบ์อนไดออกไซด์พร้อมกบัการท าปฏกิริยิาสามารถปรบัปรุงกระบวนการรฟีอร์มมิง่
มเีทนดว้ยไอน ้าได ้ 

ผลการจ าลองกระบวนการระหว่างสองกระบวนการสามารถแสดงไดด้งัรปูที ่2.12 ซึง่ในการ
เปรยีบเทยีบน้ี ตวัแปรทีจ่ะน ามาใช้การศกึษาจะประกอบไปด้วยอุณหภูมแิละอตัราส่วนการป้อนไอ
น ้าต่อมเีทน เนื่องจากเป็นตวัแปรที่มผีลมากต่อปรมิาณไฮโดรเจนที่ผลติได้ ส่วนความดนัส าหรบั
กระบวนการทัง้สองถูกก าหนดให้เท่ากับ 1 บาร์ เพราะความดันต ่ านั ้นเหมาะสมกับทัง้สอง
กระบวนการ 

จากผลการจ าลองกระบวนการพบว่ากระบวนการรฟีอรม์มิง่มเีทนด้วยไอน ้าที่มกีารดูดซบั
แก๊สคารบ์อนไดออกไซดจ์ะมชี่วงอุณหภมูหินึ่งทีท่ าใหป้รมิาณไฮโดรเจนทีผ่ลติไดม้จี านวนทีม่ากกว่า 
โดยที่อัตราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนเท่ากับ 3 ในช่วงอุณหภูม ิ700 – 1,000 เคลวิน พบว่า
กระบวนการที่มกีารดูดซบัแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์จะสามารถผลติไฮโดรเจนได้มากกว่าและใช้
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อุณหภมูทิีต่ ่ากว่าดว้ยเช่นกนั เช่นทีอุ่ณหภูมเิท่ากบั 700 เคลวนิกระบวนการแบบปกตสิามารถผลติ
ไฮโดรเจนได้ประมาณ 1 กิโลโมลต่อชัว่ โมง ในขณะที่กระบวนการที่มีการดูด ซับแก๊ส
คาร์บอนไดออกไซด์สามารถผลิตได้ประมาณ 3.6 กิโลโมลต่อชัว่โมง ซึ่งแตกต่างกันอย่างมาก 
อย่างไรก็ตามเมื่อเพิม่อุณหภูมไิปมากกว่า 1,000 เคลวนิ จะท าใหป้รมิาณไฮโดรเจนทีผ่ลติจากทัง้
สองกระบวนการนั ้นมีค่ า เท่ ากัน  เนื่ อ งจากแคลเซียมออกไซด์ไม่สามารถดูดซับแก๊ส
คาร์บอนไดออกไซด์ได้ ที่อุณหภูมสิูง กระบวนการรฟีอร์มมิง่มเีทนด้วยไอน ้าที่มกีารดูดซบัแก๊ส
คารบ์อนไดออกไซดจ์งึมลีกัษณะเป็นเหมอืนกระบวนการปกต ิดงัแสดงตามรปูที ่2.12 

 

 
รปูท่ี 2.12 ผลของอุณหภมูต่ิออตัราการไหลเชงิโมลของไฮโดรเจนทีผ่ลติไดจ้ากกระบวนการทัง้สอง
แบบทีอ่ตัราการป้อนไอน ้าต่อมเีทนแตกต่างกนัและความดนั 1 บาร ์
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บทท่ี 3 
กระบวนการผลิตแกส๊ไฮโดรเจนจากการรีฟอรม์ม่ิงกลีเซอรอลด้วยน ้า

เหนือวิกฤตของกลีเซอรอลร่วมกบัหน่วยดดูซึมแกส๊
คารบ์อนไดออกไซด ์ 

 
 
3.1 วิธีการด าเนินงาน 
 งานวจิยัน้ีสนใจศกึษาสภาวะทีเ่หมาะสมในการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกลเีซอรอลโดยใช้
การจ าลองกระบวนการดว้ยซอฟต์แวร์ส าเรจ็รปู Aspen Plus ซึง่ขัน้ตอนในการด าเนินงานเริม่
จากการออกแบบกระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกลเีซอรอลโดยใช้เครื่องรฟีอรม์เมอร์ที่
เกดิปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าเหนือวกิฤต (หวัขอ้ที ่3.1.1)  แต่เนื่องจากแก๊สสงัเคราะหท์ีไ่ด้
ยงัมปีรมิาณแก๊สคารบ์อนไดออกไซด์เจอืปนอยู่มาก ดงันัน้ในงานวจิยันี้จงึสนใจศกึษาการแยก
แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์โดยใช้เทคนิคการดูดซึมด้วยสารละลายมอนอเอทานอลามีน 
(Monoethanolamine หรอื MEA) เพื่อท าใหไ้ดไ้ฮโดรเจนบรสิุทธิเ์พิม่ขึน้ (หวัขอ้ที ่3.1.2)  

3.1.1 กระบวนการผลิตไฮโดรเจนด้วยกลีเซอรอล 
 กระบวนการผลิตแก๊สไฮโดรเจนจากกลีเซอรอลประกอบด้วยเครื่องปฏิกรณ์หลกั 2 
เครื่องปฏกิรณ์ คอื เครื่องปฏกิรณ์ที่เกดิปฏกิิรยิารฟีอรม์มิง่ด้วยไอน ้าเหนือวกิฤต ซึ่งต่อไปจะ
เรยีกย่อว่าเครื่องรฟีอรม์เมอร ์และเครื่องปฏกิรณ์ที่เกดิปฏกิริยิาวอเตอรแ์ก๊สชฟิ (Water gas-
shift reactor) ซึ่งต่อไปจะเรยีกเครื่องปฏกิรณ์แบบชฟิ โดยแผนภาพกระบวนการผลติแก๊ส
ไฮโดรเจนแสดงดงัรปูที ่3.1 
 

 
 

รปูท่ี 3.1 แบบจ าลองกระบวนการผลติไฮโดรเจนจากกลเีซอรอล
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3.1.1.1 สารตัง้ตน้ 
 สารตัง้ต้นทีป้่อนเขา้สู่กระบวนการประกอบไปดว้ย 2 ส่วน คอื กลเีซอรอลดบิและไอน ้า
เหนือวิกฤต โดยทัว่ไปแล้วกลีเซอรอลดิบจะประกอบด้วยสิ่งเจือปนหลายชนิด เช่น เม
ทานอลหรอืเอทานอล น ้า และตวัเร่งปฏกิริยิา แต่ในงานวจิยันี้จะสมมตใิห้กลเีซอรอลดบิได้มา
จากการบ าบดัเบือ้งต้น (pretreatment) เพื่อลดผลกระทบทีจ่ะเกดิขึน้กบัอุปกรณ์ ดงันัน้กลเีซ
อรอลดบิทีพ่จิารณาในงานวิจยันี้จะประกอบดว้ยกลเีซอรอล 80 และเมทานอล 20 เปอรเ์ซน็ต์
โดยน ้าหนัก ซึ่งป้อนเข้าสู่กระบวนการด้วยอัตราการไหลเท่ากับ 100 กิโลโมลต่อชัว่โมง 
อุณหภูม ิ 25 องศาเซลเซยีส ความดนับรรยากาศ ในขณะทีไ่อน ้าเหนือวกิฤตจะถูกป้อนทีอ่ตัรา
การไหล 9900 กโิลโมลต่อชัว่โมง ซึง่คดิเป็นอตัราส่วนระหว่างไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลเีซอรอล 
(S/G) เท่ากบั 99 โดยน ้าที่อุณหภูม ิ 500 องศาเซลเซยีส ความดนั 240 บรรยากาศ จะป้อน
รวมเขา้กบักลเีซอรอลในเครือ่งผสมโดยใชแ้บบจ าลอง Mixer จากนัน้กระแสของแก๊สสารป้อนจะ
ถูกเพิม่ความดนัและเพิม่อุณหภมูบิางส่วน ก่อนถูกส่งไปท าปฏกิริยิาในเครือ่งรฟีอรม์เมอร ์ 

3.1.1.2 เครือ่งปฏกิรณ์ทีเ่กดิปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าเหนือวกิฤต (Reformer) 
 เมื่อสารตัง้ต้นถูกป้อนเขา้สู่เครื่องรฟีอรม์เมอร ์ปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่จะเกดิขึ้นในเครื่อง
ปฏกิรณ์ โดยปฏกิริยิาทีเ่ป็นไปได ้จะแสดงดงัสมการ 
Glycerol reforming:            C3H8O3 + 3H2O  3CO2 + 7H2 (3.1) 
Glycerol decomposition:       C3H8O3  3CO  + 4H2 (3.2) 
Water-gas shift:   CO + H2O  CO2 + H2 (3.3) 
Methanol reforming:         CH3OH + H2O  CO2 + 3H2 (3.4) 
Methanol decomposition:      CH3OH  CO + 2H2 (3.5) 
Reverse water gas-shift:               CO2 + H2     CO + H2O (3.6) 
Methanation:                  CO + 3H2   CH4+H2O (3.7) 
โดยในการศกึษาจะมกีารปรบัเปลีย่นสภาวะการด าเนินการของเครื่องปฏกิรณ์ ในช่วงอุณหภูม ิ
500 ถงึ 1,000 องศาเซลเซยีส และความดนั 200 ถงึ 300 บรรยากาศ ซึง่จะส่งผลต่อเศษส่วน 
โมลของไฮโดรเจนทีผ่ลติได ้

3.1.1.3 เครือ่งปฏกิรณ์ทีเ่กดิปฏกิริยิาวอเตอรแ์ก๊สชฟิ (Water gas-shift reactor) 
 ผลติภณัฑ์ที่ได้จากเครื่องรฟีอร์มเมอร์จะถูกลดความดนัด้วยเครื่องลดความดนัจนมี
ความดนัเท่ากบั 1.4 บรรยากาศ และท าใหเ้ยน็ลงจนมอุีณหภูม ิ200 องศาเซลเซยีส แลว้ส่งไป
ยงัเครื่องปฏกิรณ์แบบชฟิซึ่งเป็นเกดิปฏกิริยิาวอเตอร์แก๊สชฟิ คอืแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด์ท า
ปฏกิริยิากบัน ้าไดเ้ป็นแก๊สไฮโดรเจนและแก๊สคารบ์อนไดออกไซด ์ดงัสมการ 

CO + H2O     CO2  + H2   (3.8) 
เครือ่งปฏกิรณ์แบบชฟิจะด าเนินงานทีอุ่ณหภูม ิ200  องศาเซลเซยีส 
 
 

17 
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3.1.1.4 เครือ่งแยกแก๊ส-ของเหลว (Gas-Liquid separator) 
 แก๊สสงัเคราะห์ที่ได้จากเครื่องปฏกิรณ์แบบชฟิจะส่งเข้าไปยงัเครื่องแยก เพื่อแยก
ผลติภณัฑท์ีไ่ดจ้ากกระบวนการผลติไฮโดรเจนซึง่เป็นของผสมออกจากกนัออกเป็น 2 ส่วน โดย
ของเหลวที่ได้คือน ้ า จะออกทางด้านล่างของเครื่องแยก  ส่วนแก๊สจะประกอบไปด้วยแก๊ส
คาร์บอนไดออกไซด์และไฮโดรเจน จะออกทางด้านบนของเครื่องแยก ซึ่งเครื่องแยกแก๊ส-
ของเหลวจะด าเนินการทีอุ่ณหภมู ิ60 องศาเซลเซยีส 
 

3.1.2 กระบวนการดดูซึมคารบ์อนไดออกไซดด้์วยสารละลายมอนอเอทานอลามีน 
 กระบวนการท าไฮโดรเจนให้บรสิุทธิห์ลงัจากการผลติแก๊สไฮโดรเจนโดยจะแยกเอา
สิง่เจอืปนคอืแก๊สคารบ์อนไดออกไซด ์ออกจากแก๊สไฮโดรเจนทีผ่ลติไดซ้ึง่จะใชส้ารละลายมอนอ
เอทานอลามนีเป็นตัวดูดซึมและสามารถน าไปฟ้ืนฟูสภาพเพื่อน ากลบัมาใช้ใหม่ได้  โดย
แผนภาพกระบวนการท าไฮโดรเจนใหบ้รสิุทธิแ์สดง ดงัรปูที ่3.2 
 

 
รปูท่ี 3.2 แบบจ าลองกระบวนท าไฮโดรเจนใหบ้รสิุทธิด์ว้ยสารละลาย Monoethanolamin 20 
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3.1.2.1 แก๊สผสม 
 แก๊สทีน่ ามาผ่านกระบวนการดูดซมึคารบ์อนไดออกไซดเ์ป็นแก๊สผสมซึง่เป็นผลติภณัฑ์
ที่ได้จากกระบวนการผลติไฮโดรเจน ได้แก่ แก๊สไฮโดรเจน 75 เปอร์เซ็นต์โดยโมล และแก๊ส
คาร์บอนไดออกไซด์ 25 เปอร์เซ็นต์โดยโมล มอุีณหภูม ิ30 องศาเซลเซียส ความดนั 20 
บรรยากาศเขา้สู่หอดดูซมึ (Absorber tower) 

3.1.2.2 หอดดูซมึ (Absorber tower) 
 แก๊สผสมถูกป้อนเข้าหอดูดซึมทางด้านล่างเพื่อดูดซึมแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ด้วย
สารละลายมอนอเอทานอลามนีเขม้ขน้ 25 เปอรเ์ซน็ต์ โดยน ้าหนัก ซึง่ป้อนเขา้สู่หอดูดซมึแบบ
ไหลสวนทางกนัทางดา้นบนของหอดูดซมึซึง่จ าหอดูดซมึมจี านวนชัน้เท่ากบั 3 ชัน้ ด าเนินการ
ภายใต้ความดนั 10 บรรยากาศ สารละลายมอนอเอทานอลามนีจะดูดซมึคารบ์อนไดออกไซด์
แล้วผ่านออกมาทางด้านล่างหอดูซมึ เรยีกว่า CO2 RICH ซึ่งจะส่งไปยงัหอคายซบั (Stripper 
tower) เพื่อแยกเอาสารละลายมอนอเอทานอลามนีกลบัมาใชใ้หม่ ส่วนแก๊สไฮโดรเจนบรสิุทธิจ์ะ
ออกทางดา้นบนของหอดดูซมึแลว้เขา้หอแยกน ้า (Flash drum) ก่อนถูกน าไปเกบ็ยงัถงัเกบ็ 

3.1.2.3 Flash drum 
 ท าหน้าทีแ่ยกน ้าออกจากแก๊สไฮโดรเจนก่อนน าไปเกบ็ยงั Storage  

3.1.2.4 Stripper  
 ท าหน้าทีแ่ยกแก๊สคารบ์อนไดออกไซดอ์อกจากสารละลายมอนอเอทานอลามนี เพื่อน า
สารละลายมอนอเอทานอลามนีกลบัมาใชใ้หม ่ซึง่จะถูกน าไปรวมกบัสารละลายมอนอเอทานอลา
มนีทีถู่กป้อนใหม ่โดยด าเนินการภายใตค้วามดนั 1.4 บรรยากาศ  จ านวนชัน้เท่ากบั 6 ชัน้ 
 

3.1.3 วิธีการจ าลองกระบวนการ 
 งานวจิยันี้ท าการวเิคราะหท์างเทอรโ์มไดนามกิสข์องการผลติไฮโดรเจนจากกลเีซอรอล
ดว้ยรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าเหนือวกิฤต โดยใชซ้อฟต์แวรส์ าเรจ็รปู Aspen Plus โดยองคป์ระกอบ
ของแก๊สสงัเคราะหท์ีไ่ดจ้ากกระบวนการรฟีอรม์มิง่ทีส่ภาวะสมดุล จะค านวณมาจากวธิกีารหาค่า
พลงังานอสิระของกบิป์ที่ต ่าทีสุ่ด (Minimization Gibbs free energy) โดยใชแ้บบจ าลองของ
เครื่องรฟีอรม์เมอรเ์ป็น RGibbs Model ในการจ าลองกระบวนการผลติไฮโดรเจนจะใช้สมการ
ทางเทอรโ์มไดนามกิส ์(Equation of State) แบบ Soave - Redliche – Kwong  โดยงานวจิยันี้
จะศกึษาผลของอตัราส่วนของไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลเีซอรอล อุณหภมูใินการท าปฏกิริยิา ความ
ดนัในสภาวะการท าปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่ และสภาวะการด าเนินงานของเครื่องแยกแก๊ส-ของเหลว 
ทีม่ต่ีอองค์ประกอบของแก๊สผลติภณัฑ ์โดยค าจ ากดัความของเศษส่วนโมลของไฮโดรเจนและ
อตัราส่วนไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลเีซอรอล  แสดงดงัสมการ 
เศษส่วนโมลของไฮโดรเจน คอื  

เศษส่วนโมลของไฮโดรเจน =       จ านวนโมลของไฮโดรเจน        . (๖     
        จ านวนโมลของผลติภณัฑท์ัง้หมด 
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อตัราส่วนไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลเีซอรอล( S/G)  คอื 
อตัราส่วนไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลเีซอรอล  =           อตัราการไหลเชงิโมลของไอน ้าเหนือวกิฤต               
           อตัราการไหลเชงิโมลของกลเีซอรอล   
 
เมื่อไดผ้ลติภณัฑม์าจากการการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าเหนือวกิฤตแลว้ จะท าการศกึษาการท าให้
ไฮโดรเจนบรสิุทธิโ์ดยใชก้ระบวนการดดูซบัคารบ์อนไดออกไซดด์ว้ยสารละลายมอนอเอทานอลา
มีน (MEA) ซึ่งจะใช้วิธีทางเทอร์โมไดนามิกส์แบบ electrolyte–NRTL โดยในส่วนนี้จะ
ท าการศกึษาความเขม้ข้นของสารละลายมอนอเอทานอลามนีทีใ่ชใ้นการดูดซมึ จ านวนชัน้และ
ความดันของหอดูดซึม และอัตราการป้อนของสารละลายมอนอเอทานอลามนีที่มต่ีอความ
เขม้ขน้ของแก๊สคารบ์อนไดออกไซดใ์นสารละลายมอนอเอทานอลามนีทีอ่อกจากหอดูดซมึ และ
เปอรเ์ซน็ต์การดูดซมึของแก๊สคารบ์อนไดออกไซด ์ตารางที่ 3.1 และตารางที ่3.2 เป็นตาราง
สรุปแบบจ าลองที่ใช้ในการศึกษา รวมทัง้ยงัแสดงสภาวะการด าเนินงานที่สภาวะมาตรฐาน 
(Standard  Condition) และช่วงการด าเนินงานทีส่นใจศกึษา 
 
ตารางท่ี 3.1  แบบจ าลองของกระบวนการและสภาวะการด าเนินงานทีใ่ชใ้นการศกึษาการผลติ
ไฮโดรเจนจากกลเีซอรอลดว้ยรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าเหนือวกิฤต 

Code Unit  Model Standard  
Condition 

Operational  
range   

COMP Compressor - 200 – 300 atm 
HEAT Heater - 500 – 1,000oC 
SWREFORM RGibbs Reactor 500 oC 500 – 1,000oC 

240 atm. 200 – 300 atm 
TURBINE Turbine 1.4 atm - 
COOLER1 Heater 200 ๐C - 
WSHIFT REquil Reactor 200  oC - 

1.4 atm - 
COOLER2 Heater 60 ๐C - 
SEP Flash Separator 60 ๐C 0 -60 ๐C 

1.4 atm 1.4 – 50 atm 
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ตารางท่ี 3.2  แบบจ าลองของกระบวนการและสภาวะการด าเนินงานที่ใช้ในการศึกษา
กระบวนการดดูซบัคารบ์อนไดออกไซดด์ว้ยสารละลายมอนอเอทานอลามนี 

Code Unit  Model Standard  Condition 

ABSORBER Rad Frac Columns Equilibrium stage = 3 
10 atm 

FLASH Flash Separator 0 oC 
10 atm 

STRIPPER Stripper Equilibrium stage = 6 
1.4 atm 

COOLER1 Heater Change Temp. 101 to 250C 
SPLIT SSplit Split fraction 0.2 

MIX-MEA Mixer - 
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รปูท่ี 3.3 ผลการเปรยีบเทยีบผลทีไ่ดจ้ากการจ าลองกระบวนการ (เสน้ทบึ) กบัผลทีไ่ดจ้ากการ
ทดลองกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าเหนือวกิฤตซึง่ใช้ตวัเร่งปฏกิริยิา Ru/Al2O3 (เสน้ประ) 
โดยด าเนินงานทีค่วามดนั 240 บรรยากาศ 
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3.2 การตรวจสอบความถกูต้องของแบบจ าลองกระบวนการ  
 เพื่อเป็นการยนืยนัความน่าเชื่อถอืของการจ าลองกระบวนการโดยใชซ้อฟต์แวรส์ าเรจ็รปู 
Aspen Plus งานวจิยัน้ีไดท้ าการเปรยีบเทยีบผลทีไ่ดจ้ากการจ าลองกระบวนการและผลทีไ่ดจ้าก
การทดลองของ Adam J. Byrd และคณะ [31] ซึง่ศกึษาการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกลเีซอรอล
ดว้ยวธิกีารรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าเนือวกิฤตบนตวัเร่งปฏกิริยิา Ru/Al2O3 จากการเปรยีบเทยีบผล
ทีไ่ด้จากการจ าลองกระบวนการและผลทีไ่ดจ้ากการทดลองพบว่าภายใต้สภาวะการด าเนินงาน
เดยีวกนั ผลทีไ่ดจ้ากการจ าลองกระบวนการและผลทีไ่ดจ้ากการทดลองมคีวามใกลเ้คยีงกนัมาก 
ดงัแสดงในรูปที่ 3.3 ซึ่งจะเห็นได้ว่าผลิตภณัฑ์ที่ได้มเีศษส่วนโมลที่ใกล้เคียงกันทัง้แก๊ส
ไฮโดรเจน แก๊สคารบ์อนมอนอกไซต ์แก๊สคารบ์อนไดออกไซต ์และแก๊สมเีทน  
 
3.3 ผลและการอภิปรายผล 

3.3.1 การผลิตไฮโดรเจนจากกลีเซอรอลท่ีใช้วิธีการรีฟอรม์ม่ิงด้วยน ้าเหนือวิกฤต 
ในการจ าลองกระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกลเีซอรอลโดยใชป้ฏกิริยิารฟีอรม์มิง่

ดว้ยไอน ้าเหนือวกิฤตมสีารตัง้ต้นคอืกลเีซอรอลดบิและไอน ้าเหนือวกิฤต โดยกลเีซอรอลดบิจะ
ประกอบดว้ยกลเีซอรอล 80 เปอรเ์ซน็ต ์และเมทานอล 20 เปอรเ์ซน็ต์ โดยน ้าหนัก ซึง่ป้อนเขา้สู่
กระบวนการด้วยอัตราการไหลเท่ากบั 100 กิโลโมลต่อชัว่โมง อุณหภูม ิ25 องศาเซลเซียส 
ความดนับรรยากาศ ในขณะที่ไอน ้าเหนือวกิฤตจะถูกป้อนที่อตัราการไหล 9,900 กโิลโมลต่อ
ชัว่โมง ซึง่คดิเป็นอตัราส่วนระหว่างไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลเีซอรอล (S/G) เท่ากบั 99 โดยไอน ้า
เหนือวกิฤตมอุีณหภูม ิ500 องศาเซลเซยีส ความดนั 240 บรรยากาศ โดยผลทีน่ ามาวเิคราะห์
คอืผลติภณัฑท์ีอ่อกทางดา้นบนเครือ่งแยกแก๊ส-ของเหลว  

จากการจ าลองกระบวนการภายใต้สภาวะการด าเนินงานมาตรฐาน (ตารางที่ 3.1) 
พบว่าแก๊สผลติภณัฑป์ระกอบไปดว้ยไอน ้า 12.48 เปอรเ์ซน็ต์ แก๊สไฮโดรเจน 42.73 เปอรเ์ซน็ต ์
แก๊สคารบ์อนไดออกไซต์ 23.29 เปอรเ์ซน็ต์ และแก๊สมเีทน 21.49 เปอรเ์ซน็ต์ ซึ่งจากผลการ
จ าลองกระบวนการจะเห็นว่าการเปลี่ยนแปลงของกลเีซอรอล (glycerol conversion) มี
ค่าประมาณ 100 เปอรเ์ซน็ต ์

(1) ผลของอุณหภมูใินการเกดิปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าเหนือวกิฤต 
รปูที ่ 3.4 แสดงผลการศกึษาการเปลีย่นแปลงอุณหภูมกิารด าเนินงาน (อุณหภูมขิอง

เครื่องท าความรอ้นและเครื่องรฟีอรม์เมอร์) ที่มต่ีอเศษส่วนโมลของแก๊สผลติภณัฑ ์จากการ
จ าลองกระบวนการพบว่าการเพิม่อุณหภูมใินการด าเนินงานจะส่งผลใหไ้ดผ้ลติภณัฑท์ีม่ปีรมิาณ
ของแก๊สไฮโดรเจนเพิม่สูงขึ้นเรื่อยๆจาก 42.73 เปอรเ์ซ็นต์โดยโมล ที่อุณหภูม ิ500 องศา
เซลเซยีส จนกระทัง่ค่าเริม่คงทีป่ระมาณ 65 เปอรเ์ซน็ต์โดยโมล เมื่อมอุีณหภูมติัง้แต่ 800 องศา
เซลเซยีส ขึน้ไป 
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(a) 

 

 
(b) 

 
รปูท่ี 3.4 ผลการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมกิารด าเนินงาน (อุณหภูมขิองเครื่องท าความรอ้นและ
เครื่องรฟีอรม์เมอร)์ ทีม่ต่ีอเศษส่วนโมลของแก๊สผลติภณัฑ ์ (a) แก๊สไฮโดรเจนและแก๊สมเีทน 
และ (b) ไอน ้า แก๊สคารบ์อนไดออกไซตแ์ละแก๊สคารบ์อนมอนอกไซต ์

 Temperature (๐C) 

 Temperature (๐C) 
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เนื่องจากเมื่อภายในเครื่องท าความรอ้นและเครื่องปฏกิรณ์มอุีณหภูมเิพิม่สูงขึน้จะท าให้
ปฏกิริยิากลเีซอรอลรฟีอรม์มิง่ซึง่เป็นปฏกิริยิาดูดความรอ้นสามารถเลื่อนไปยงัด้านผลติภณัฑ์
มากขึ้นส่งผลให้ได้เศษส่วนโมลของแก๊สไฮโดรเจนเพิ่มสูงขึ้นตามไปด้วย แต่จากการจ าลอง
กระบวนการจะสงัเกตเหน็ว่าเมื่อเพิม่อุณหภูมใินการด าเนินงานสูงกว่า 800 องศาเซลเซยีส 
เศษส่วนโมลของแก๊สไฮโดรเจนนัน้มกีารเปลีย่นแปลงน้อยมากจนเกอืบคงที ่(65 เปอรเ์ซน็ต์โดย
โมล) ซึง่สามารถอธบิายไดว้่าปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าเหนือวกิฤตซึ่งเป็นปฏกิริยิาผนักลบั
ได้และจะถูกจ ากัดสมดุลทางเคมีที่อุณหภูมินี้  อย่างไรก็ตามจากการศึกษาจะเห็นว่า แก๊ส
ผลติภณัฑท์ี่ผลติได้มจี านวนแก๊สไฮโดรเจน 6 โมล ต่อการใช้กลเีซอรอล 1 โมล ซึ่งเป็นค่าที่
ใกล้เคียงกับค่า stoichiometric ของปฏิกิรยิารฟีอร์มมิ่ง (7 โมล) นอกจากนี้จากการจ าลอง
กระบวนการยงัสงัเกตเหน็ว่าการด าเนินงานที่อุณหภูมสิูงขึน้ จะได้แก๊สมเีทนลดลง เพราะเมื่อ
เพิม่อุณหภมูสิูงขึน้ท าใหเ้กดิการผนักลบัของปฏกิริยิามเีทนเนชัน่ซึง่เป็นปฏกิริยิาคายความรอ้น
เกดิเป็นแก๊สไฮโดรเจนมากขึน้ 

(2) ผลของความดนัในการเกดิปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าเหนือวกิฤต 
จากผลการศกึษาการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมกิารด าเนินงานจะเหน็ว่าที่อุณหภูมิ 800 

องศาเซลเซยีส เป็นอุณหภูมทิี่เหมาะสมที่สุดในการด าเนินงานฉะนัน้จงึเลอืกใช้อุณหภูม ิ800 
องศาเซลเซยีส ในการศกึษาผลของความดนั โดยรปูที ่3.5 แสดงผลการศกึษาการเปลีย่นแปลง
ความดนัการด าเนินงาน (ความดนัของเครือ่งอดัและเครือ่งรฟีอรม์เมอร)์ ทีม่ต่ีอเศษส่วนโมลของ
แก๊สผลติภณัฑ ์ จากการจ าลองกระบวนการพบว่าการเพิม่ความดนัจะส่งผลใหไ้ดผ้ลติภณัฑท์ีม่ ี
ปรมิาณแก๊สไฮโดรเจนเปลีย่นแปลงลดลงน้อยมากเกอืบคงทีป่ระมาณ 65 เปอรเ์ซน็ตโ์ดยโมล  

เนื่องจากทีอุ่ณหภูม ิ 800 องศาเซลเซยีส ปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่ด้วยไอน ้าเหนือวกิฤตซึ่ง
เป็นปฏกิริยิาผนักลบัได้และถูกจ ากดัสมดุลทางเคม ีเมื่อเพิม่ความดนัจงึมผีลเพยีงเลก็น้อยต่อ
การเกดิปฏกิริยิา ซึ่งในการเกดิปฏกิิรยิานัน้ทัง้สารตัง้ต้นและผลติภณัฑล์้วนอยู่ในสถานะแก๊ส
ทัง้สิ้นและจากสมการที่ (3.1) จะเห็นว่าสารผลติภณัฑ์นัน้มจี านวนโมลมากกว่าท าให้เมื่อเพิม่
ความดนัจะเกดิการรบกวนสมดุล จงึเกดิปฏกิริยิาผนักลบัขึน้เพื่อลดจ านวนโมลใหเ้ขา้สู่สมดุลอกี
ครัง้ตามหลกัของเลอชาเตอลเิยร ์โดยจะพบว่าแก๊สไฮโดรเจนทีไ่ดล้ดลงส่วนแก๊สมเีทนมปีรมิาณ
มากขึน้ 
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(a) 

 

 
(b) 

 
รปูท่ี 3.5 แสดงผลการเปลีย่นแปลงความดนัการด าเนินงาน (ความดนัของเครื่องอดัและและ
เครื่องรฟีอรม์เมอร)์ ที่มต่ีอเศษส่วนโมลของแก๊สผลติภณัฑ ์ (a) แก๊สไฮโดรเจนและแก๊สมเีทน 
และ (b) ไอน ้า แก๊สคารบ์อนไดออกไซต ์และแก๊สคารบ์อนมอนอกไซต ์

 

 Pressure (atm) 

 Pressure (atm) 
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(a) 

 

 
(b) 

 
รปูท่ี 3.6 ผลการเปลีย่นแปลงอตัราส่วนของไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลเีซอรอลดบิที่มต่ีอเศษส่วน 
โมลของแก๊สผลิตภัณฑ์ (a) แก๊สไฮโดรเจนและแก๊สมีเทน และ (b) ไอน ้ า แก๊ส
คารบ์อนไดออกไซดแ์ละแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด ์
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(3) ผลของอตัราส่วนไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลเีซอรอลดบิ 
จากผลการศึกษาการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิและความดันในการด าเนินงานพบว่าที่

อุณหภูม ิ800 องศาเซลเซยีส ความดนั 230 บรรยากาศ เป็นสภาวะทีเ่หมาะสมทีสุ่ด จงึเลอืกที่
สภาวะนี้ในการศึกษาผลของอตัราส่วนของไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลเีซอรอลดบิ โดยรูปที่ 3.6 
แสดงผลการศึกษาการเปลี่ยนแปลงอตัราส่วนของไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลเีซอรอลดิบที่มต่ีอ
เศษส่วนโมลของแก๊สผลติภณัฑ ์พบว่าการเพิม่อตัราส่วนไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลเีซอรอลดบิมผีล
ท าให้แก๊สผลติภณัฑ์มเีศษส่วนโมลของแก๊สไฮโดรเจนมากขึ้นและแก๊สมเีทนลดลงจนกระทัง่
เกือบคงที่เมื่ออตัราส่วนไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลเีซอรอลดบิเท่ากบั 90 จะได้เศษส่วนโมลของ
แก๊สไฮโดรเจนประมาณ 65 เปอรเ์ซน็ต์โดยโมล และเศษส่วนโมลของแก๊สมเีทนประมาณ 0.1 
เปอร์เซน็ต์โดยโมล ส่วนเศษส่วนโมลของแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ แก๊สคารบ์อนไดออกไซด์
และไอน ้าไมม่กีารเปลีย่นแปลงอยา่งมนียัส าคญั 

การเพิม่อตัราส่วนของไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลเีซอรอลดบิหมายถงึการเพิม่ปรมิาณไอน ้า
เหนือวกิฤตซึง่เป็นสารตัง้ต้นเขา้ไปยงักระบวนการดงันัน้เมื่ออตัราส่วนของไอน ้าเหนือวกิฤตต่อ
กลเีซอรอลดบิเพิม่ขึน้ สมดุลปฏกิิรยิากลเีซอรอลรฟีอร์มมิง่ ปฏกิริยิาเมทานอลรฟีอรม์มิง่และ
ปฏกิริยิาวอเตอรแ์ก๊สชฟิจะเลื่อนไปทางผลติภณัฑม์ากขึน้จงึท าให้แก๊สผลติภณัฑท์ีไ่ดม้เีศษส่วน
โมลของแก๊สไฮโดรเจนมากขึน้ และจากการทีม่ไีอน ้าเหนือวกิฤตมากขึน้ท าให้เกดิการผนักลบั
ของปฏกิริยิามเีทนเนชัน่ท าใหแ้ก๊สผลติภณัฑท์ีไ่ดม้เีศษส่วนโมลของแก๊สมเีทนลดลง 

(4) ผลของสภาวะการด าเนินงานของเครือ่งแยกแก๊ส-ของเหลว  
จากผลการศึกษาการเปลี่ยนแปลงสภาวะการด าเนินงานในการเกิดปฏกิิรยิาคือการ

เปลี่ยนแปลงอุณหภูม ิความดนั และอตัราส่วนของไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลเีซอรอลดบิ พบว่า
ภายใต้สภาวะการด าเนินงานที่เหมาะสมคืออุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 230 
บรรยากาศ อตัราส่วนไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลเีซอรอลดบิ 90 สามารถผลติแก๊สไฮโดรเจนได ้65 
เปอรเ์ซน็ต์โดยโมลเท่านัน้ ดงันัน้เพื่อที่จะปรบัปรุงกระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนในงานวจิยันี้
จึงสนใจศึกษาผลของสภาวะการด าเนินงานของเครื่องแยกแก๊ส-ของเหลว โดยรูปที่ 3.7 
แสดงผลการเปลี่ยนแปลงความดนัของเครื่องแยกแก๊ส-ของเหลวที่มต่ีอเศษส่วนโมลของแก๊ส
ผลติภณัฑพ์บว่า เมื่อเพิม่ความดนัให้กบัเครื่องแยกแก๊ส-ของเหลว ท าให้สามารถแยกน ้าออก
จากแก๊สผสมไดม้ากขึน้ จงึท าใหเ้ศษส่วนโมลของไอน ้าในแก๊สผสมลดลง เป็นผลให้เศษส่วนโม
ลของแก๊สไฮโดรเจนและแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ในแก๊สผลติภณัฑเ์พิม่มากขึน้ เมื่อความดนั
เพิม่ขึน้จนกระทัง่มคี่าเท่ากบั 20 บรรยากาศ จะท าใหค้วามสามารถในการแยกน ้าออกเริม่คงที ่
โดยจะเหลอืเศษส่วนโมลของไอน ้าอยู่ประมาณ 1 เปอร์เซน็ต์โดยโมล และมเีศษส่วนโมลของ
แก๊สไฮโดรเจนและแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ประมาณ  74 เปอร์เซ็นต์โดยโมล และ 25 
เปอร์เซ็นต์โดยโมล ตามล าดับ เนื่องจากเมื่ออุณหภูมขิองเครื่องแยกแก๊ส-ของเหลวคงที่ที่
อุณหภมู ิ60 องศาเซลเซยีส การเพิม่ความดนัท าใหน้ ้าทีอ่ยู่ในรปูของไอเกดิการควบแน่นไดม้าก
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ขึน้ จงึท าใหน้ ้าอยู่ในเฟสของเหลวมากขึน้จงึสามารถแยกน ้าออกจากแก๊สผลติภณัฑไ์ดม้ากขึน้ 
จนถงึความดนัหน่ึงซึง่ไมส่ามารถควบแน่นไปไดม้ากกว่านี้เนื่องจากการสมดุลของเฟสของเหลว
และไอ 

รปูที ่3.8  แสดงผลการเปลีย่นแปลงอุณหภูมกิารด าเนินงานเครื่องแยกแก๊ส-ของเหลวที่
มต่ีอเศษส่วนโมลของแก๊สผลติภณัฑท์ี่มต่ีอเศษส่วนโมลของแก๊สผลติภณัฑ์  พบว่าเมื่อลด
อุณหภูมภิายในเครื่องแยกแก๊สของเหลว สามารถแยกน ้าออกจากแก๊สผสมไดม้ากขึน้ จงึท าให้
เศษส่วนโมลของน ้าในแก๊สผลติภณัฑล์ดลง เป็นผลใหเ้ศษส่วนโมลของแก๊สไฮโดรเจนและแก๊ส
คารบ์อนไดออกไซดใ์นแก๊สผลติภณัฑเ์พิม่มากขึน้ เมื่ออุณหภูมลิดลงจนถงึ 20  องศาเซลเซยีส
จะท าใหค้วามสามารถในการแยกน ้าออกเริม่คงที ่โดยจะเหลอืเศษส่วนโมลของน ้าอยู่ประมาณ 1 
เปอรเ์ซน็ตโ์ดยโมล และมเีศษส่วนโมลของแก๊สไฮโดรเจนและแก๊สคารบ์อนไดออกไซดป์ระมาณ 
73 เปอรเ์ซน็ต์โดยโมล และ24 เปอรเ์ซน็ต์โดยโมล ตามล าดบั เนื่องจากเมื่อความดนัคงทีท่ี ่1.4  
บรรยากาศ  การลดอุณหภูมทิ าใหน้ ้าทีอ่ยู่ในรปูของไอเกดิการควบแน่นไดม้ากขึน้ จงึท าใหน้ ้า
อยู่ในเฟสของเหลวมากขึน้จงึสามารถแยกน ้าออกจากแก๊สผสมไดเ้พิม่มากขึน้ หากลดอุณหภูมิ
ต ่ากว่า 20 องศาเซลเซยีส ก็ไม่สามารถควบแน่นไปได้มากกว่านี้เนื่องจากการสมดุลของเฟส
ของเหลวและไอ 

จากผลการศกึษาสภาวะการด าเนินงานของการเกดิปฏกิริยิาและการแยกน ้าออกเพื่อให้
แก๊สผลติภณัฑท์ีไ่ดม้เีศษส่วนโมลของแก๊สไฮโดรเจนสูง พบว่าสภาวะการด าเนินงานทีเ่หมาะสม
ในการเกดิปฏกิริยิาภายในเครื่องรฟีอรม์เมอรค์อือุณหภูม ิ800 องศาเซลเซยีส ความดนั 230 
บรรยากาศ เนื่องจากให้แก๊สผลิตภัณฑ์ที่ประกอบด้วยเศษส่วนโมลของแก๊สไฮโดรเจน 65 
เปอรเ์ซน็ต์โดยโมล แก๊สคารบ์อนไดออกไซด์ 23 เปอรเ์ซน็ต์โดยโมล และไอน ้า 12 เปอรเ์ซน็ต์
โดยโมล จากนัน้จะถูกแยกน ้าออกจากแก๊สโดยเครื่องแยกแก๊ส-ของเหลวพบว่าสภาวะการ
ด าเนินงานทีเ่หมาะสมคอือุณหภูม ิ30 องศาเซลเซยีส และความดนั 20 บรรยากาศ จะได้แก๊ส
ผลิตภณัฑ์ที่ประกอบด้วยเศษส่วนโมลของแก๊สไฮโดรเจน 74 เปอร์เซ็นต์โดยโมล แก๊ส
คารบ์อนไดออกไซด ์25 เปอรเ์ซน็ตโ์ดยโมล และแก๊สอื่นๆ 1 เปอรเ์ซน็ตโ์ดยโมล 

อย่างไรก็ตามจากการศึกษากระบวนการผลิตแก๊สไฮโดรเจนข้างต้นพบว่าแก๊ส
ผลติภณัฑท์ี่ได้มคีวามบรสิุทธิข์องแก๊สไฮโดรเจนไม่เพยีงพอต่อการน าไปใช้ทัง้ในอุตสาหกรรม
และในห้องทดลอง จึงน า แ ก๊สผลิตภัณฑ์ที่ ได้ท า ให้บริสุทธิ โ์ดยกระบวนการดูดซึม
คาร์บอนไดออกไซด์ด้วยสารละลายมอนอเอทานอลามนี เพื่อให้ได้แก๊สผลติภณัฑท์ี่มคีวาม
บรสิุทธิข์องไฮโดรเจนสงูเพยีงพอกบัการน าไปใชป้ระโยชน์ต่อไป 
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(a) 

 

 
(b) 

 
รปูท่ี 3.7 ผลการเปลีย่นแปลงความดนัการด าเนินงานเครื่องแยกแก๊ส-ของเหลวทีม่ต่ีอเศษส่วน
โมลของแก๊สผลิตภัณฑ์ (a) แก๊สไฮโดรเจนและแก๊สมีเทน และ (b) ไอน ้ า แก๊ส
คารบ์อนไดออกไซด ์และแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด ์

 

 Pressure (atm) 

 Pressure (atm) 
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(a) 

 

 
(b) 

 
รปูท่ี 3.8 ผลการเปลีย่นแปลงอุณหภูมกิารด าเนินงานเครื่องแยกแก๊ส-ของเหลว ทีม่ต่ีอเศษส่วน      
โมลของแก๊สผลิตภัณฑ์ (a) แก๊สไฮโดรเจนและแก๊สมีเทน และ (b) ไอน ้ า แก๊ส
คารบ์อนไดออกไซด ์และแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด ์

 
 

 Temperature (๐C) 

 Temperature (๐C) 
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3.3.2 การท าไฮโดรเจนให้บริสทุธ์ิโดยใช้สารละลายมอนอเอทานอลามีน 
จากกระบวนการผลติไฮโดรเจนจะไดแ้ก๊สผสมซึง่มสี่วนประกอบหลกัคอื แก๊สไฮโดรเจน

ปรมิาณ 74 เปอรเ์ซน็ต์โดยโมล  และแก๊สคารบ์อนไดออกไซด์ปรมิาณ 25 เปอรเ์ซน็ต์โดยโมล  
และแ ก๊สอื่ นๆอีก  1  เปอร์ เ ซ็นต์ โดยโมล   ซึ่ ง จะ เห็น ได้ว่ า ในผลิตภัณฑ์ยังมี แ ก๊ ส
คาร์บอนไดออกไซด์เจอืปนอยู่มาก ในโครงงานวิจยันี้จึงสนใจเพิ่มกระบวนการดูดซึมแก๊ส
คารบ์อนไดออกไซดอ์อกจากแก๊สผสมดว้ยการใชส้ารละลายมอนอเอทานอลามนี ซึง่แก๊สผสมที่
ได้จากกระบวนการรฟีอรม์มิง่ด้วยไอน ้าเหนือวกิฤต (หวัข้อ 3.3.2)  จะถูกป้อนด้วยอตัราการ
ไหล 706 กโิลโมลต่อชัว่โมง ความดนั 20 บรรยากาศ อุณหภูม ิ30 องศาเซลเซยีส เขา้ทีห่อดูด
ซมึ (absorber tower) ชัน้ที่ 3 โดยหอดูดซมึมจี านวน 3 ชัน้ ด าเนินงานด้วยความดนั 10 
บรรยากาศ และป้อนสารละลายมอนอเอทานอลามนีความเขม้ขน้ 25 เปอรเ์ซน็ต์โดยน ้าหนัก ใน
ทศิสวนทาง (counter current) กบัแก๊สผสมเข้าชัน้ที่ 1 ปรมิาณ 4,000 กิโลกรมัต่อชัว่โมง 
อุณหภูม ิ25 องศาเซลเซยีส ความดนั 1.4 บรรยากาศ โดยผลทีจ่ะน ามาศกึษาจะน ามาจากสาย
ทีอ่อกจากหอดูดซมึ ทัง้สองสายเพื่อหาสภาวะทีเ่หมาะสมและการก าจดัคารบ์อนไดออกไซดใ์ห้
ไดค้วามเขม้ขน้ของแก๊สคารบ์อนไดออไซดใ์นผลติภณัฑใ์ห ้10- 50 ppm ซึง่เป็นค่าทีย่อมรบัได ้
[32] ในกระบวนการมกีารน าสารละลายมอนอเอทานอลามนี กลบัมาใช้ใหม่ ต้องใชห้อคายซบั 
(stripper tower) โดยจะใช้จ านวนชัน้ 6 ชัน้ อตัราการป้อนไอน ้า 10,000 กโิลกรมัต่อชัว่โมง 
อุณหภมู ิ120 องศาเซลเซยีส และความดนั 1.4 บรรยากาศ  

(1) ผลของจ านวนชัน้และความดนัของหอดดูซมึ (absorber tower) 
รปูที ่3.9 และ 3.10  แสดงผลการเปลีย่นแปลงจ านวนชัน้และความดนัของหอดูดซมึทีม่ ี

ผลต่อปรมิาณแก๊สคารบ์อนไดออกไซดท์ี่ถูกดูดซมึในแก๊สผลติภณัฑ ์และเปอรเ์ซน็ต์การดูดซมึ
ของแก๊สคารบ์อนไดออกไซด์ ตามล าดบั จากผลการจ าลองกระบวนการพบว่า ที่ความดนัคงที ่
เมื่อจ านวนชัน้ของหอดูดซึมเพิ่มมากขึ้นจะส่งผลให้ปริมาณแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ใน
ผลติภณัฑล์ดน้อยลง หรอืมกีารดูดซมึแก๊สคารบ์อนไดออกไซด์ได้ดมีากขึน้ เนื่องจากในหอดูด
ซมึมกีารท าปฏกิริยิาระหว่างสารละลายมอนอเอทานอลามนีกบัแก๊สคารบ์อนไดออกไซด์ การ
เพิม่จ านวนชัน้ท าใหม้กีารสมัผสักนัของแก๊สคารบ์อนไดออกไซดแ์ละสารละลายมอนอเอทานอ- 
ลามีนมากขึ้น แต่จากการจ าลองกระบวนการจะสงัเกตเห็นได้ว่าเมื่อหอดูดซึมมจี านวนชัน้
มากกว่า 5 ชัน้ ปรมิาณของแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ที่ถูกดูดซมึจะมคี่าคงที่  ทัง้นี้เป็นเพราะ
ความดนัไอของแก๊สคารบ์อนไดออกไซดม์คี่ามากกว่าสารละลายมอนอเอทานอลามนี ท าใหเ้กดิ
จุดสมดุลระหว่างแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์กับสารละลายมอนอเอทานอลามนี จงึไม่เกิดการ
ถ่ายเทมวลหรอืการดูดจบัแก๊สคารบ์อนไดออกไซดข์ึน้ และเมื่อพจิารณาผลของความดนั พบว่า
การเพิม่ความดนัจะมผีลท าใหป้รมิาณแก๊สคารบ์อนไดออกไซดใ์นผลติภณัฑล์ดน้อยลงหรอืมกีาร
ดูดซึมแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ได้ดีมากขึ้น เพราะการใช้ความดันสูงๆจะท าให้เกิดความ
แตกต่างของความดนัของแก๊สคารบ์อนไดออกไซดแ์ละสารละลายมอนอเอทานอลามนี ซึง่ท าให้
เป็นแรงขบัดนั (driving force) ของสารทัง้สองสมัผสัและถ่ายเทมวลกนัไดด้ยีิง่ขึน้ จงึเป็นผลให้
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เกิดการดูดซึมแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์เพิ่มขึ้น  หลงัจากศึกษาสภาวะที่เหมาะสมพบว่า ที่
จ านวนชัน้เท่ากบั 5 และความดนัที่ 20 บรรยากาศ เป็นสภาวะที่เหมาะสม เพราะสายป้อนที่
ไดม้าจากกระบวนการผลติไฮโดรเจนมคีวามดนั 20 บรรยากาศ เป็นความดนัทีเ่ท่ากบัความดนั
ในหอดูดซมึ จงึไม่เป็นการเพิม่สภาวะการด าเนินงานของอุปกรณ์ และเมื่อเปรยีบเทยีบกบัการ
ด าเนินงานทีค่วามดนั 25 บรรยากาศ แลว้พบว่า แมก้ารด าเนินงานทีค่วามดนั 25 บรรยากาศจะ
ใหเ้ปอรเ์ซน็ต์การดูดซมึที่ดกีว่า แต่ในความเป็นจรงิในการออกแบบหอดูดซมึถ้าใชค้วามดนัสูง
เกินไปก็จะไปเพิม่ค่าใช้จ่ายในส่วนของการออกแบบหอดูดซมึ ดงันัน้โครงงานวจิยันี้จงึเลอืก
สภาวะการด าเนินของหอดดูซมึทีค่วามดนั 20 บรรยากาศ และจ านวนชัน้เท่ากบั 5 ชัน้ ซึง่จะได้
แก๊สผลติภณัฑป์ระกอบดว้ย แก๊สไฮโดรเจน 99.1 เปอรเ์ซน็ต์โดยโมล แก๊สคารบ์อนไดออกไซด์
เจอืปน 0.9  เปอรเ์ซน็ตโ์ดยโมล  

 

 
 
รูปท่ี 3.9 ผลการเปลี่ยนแปลงจ านวนชัน้และความดันของหอดูดซึมที่มีต่อปริมาณแก๊ส
คารบ์อนไดออกไซดท์ีเ่หลอืในแก๊สไฮโดรเจน  
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รปูท่ี 3.10  ผลการเปลี่ยนแปลงจ านวนชัน้และความดนัของหอดูดซมึทีม่ต่ีอเปอรเ์ซน็ต์การดูด
ซมึแก๊สคารบ์อนไดออกไซดอ์อกจากแก๊สไฮโดรเจน  

 
(2) ผลของความเขม้ขน้ของสารละลายมอนอเอทานอลามนี 
ในการศกึษาผลของความเขม้ขน้ของสารละลายมอนอเอทานอลามีน จะเลอืกใชส้ภาวะ

การด าเนินงานของหอดูดซมึทีไ่ด้จากการศกึษาในหวัขอ้ที่แล้วคอื จ านวนชัน้และความดนัของ
หอดูดซมึมคี่าเท่ากบั 5 ชัน้ และ 20 บรรยากาศ ตามล าดบั และความเข้มข้นของสารละลาย
มอนอเอทานอลามนีจะถูกปรบัเปลี่ยนอยู่ในช่วง 5 ถึง 60 เปอร์เซ็นต์โดยน ้าหนัก รูปที่  3.11 
แสดงผลการเปลี่ยนแปลงความเขม้ขน้ของสารละลายมอนอเอทานอลามนีทีม่ผีลต่อเปอรเ์ซน็ต์
การดูดซึมคาร์บอนไดออกไซด์ พบว่าเมื่อความเข้นข้นของสารละลายมอนอเอทานอลามนี
เพิม่ขึน้จะท าใหเ้ปอรเ์ซน็ต์การดูดซมึคารบ์อนไดออกไซดเ์พิม่ขึน้ตามไปดว้ย เนื่องจากการเพิม่
ปรมิาณสารละลายมอนอเอทานอลามนีจะไปเพิ่มตัวดูดซึมแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ ท าให้
สามารถดูดซึมคาร์บอนไดออกไซด์ได้มากขึ้น จากผลการจ าลองกระบวนการพบว่าการใช้
สารละลายมอนอเอทานอลามีน 50  เปอร์เซ็นต์โดยน ้ าหนัก จะท าให้สามารถดูดซึมแก๊ส
คารบ์อนไดออกไซดไ์ดถ้งึ 99.9 เปอรเ์ซน็ต ์หรอืมปีรมิาณแก๊สคารบ์อนไดออกไซดเ์จอืปนอยู่ 50 
ppm ท าใหไ้ดแ้ก๊สไฮโดรเจนมคีวามบรสิุทธิถ์งึ 99.99 เปอรเ์ซน็ตโ์ดยโมล 

แต่อย่างไรก็ตามสารละลายมอนอเอทานอลามนีเป็นสารเคมทีี่สามารถกดักร่อนเครื่อง
ปฎกิรณ์ได ้ดงันัน้ถ้าเลอืกใชค้วามเขม้ขน้ที่สูงเกนิไปจะท าใหอ้ายุการใชง้านของเครื่องปฎกิรณ์
ลดลง ในโครงงานวจิยัน้ีจงึเลอืกความเขม้ขน้ของสารละลายมอนอเอทานอลามนี 40 เปอรเ์ซน็ต์
โดยน ้าหนัก ซึ่งจะให้ค่าเปอร์เซ็นต์การดูดซมึคาร์บอนไดออกไซด์ที่ 98 เปอร์เซ็นต์ และมี
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ปรมิาณแก๊สไฮโดรเจนอยูท่ี ่99.3 เปอรเ์ซน็ตโ์ดยโมล แต่จะมแีก๊สคารบ์อนไดออกไซดเ์จอืปนอยู่
ในผลติภณัฑเ์ท่ากบั 0.6 เปอรเ์ซน็ตโ์ดยโมล  

 

 
 
รูปท่ี 3.11 ผลการเปลี่ยนแปลงความเข้มข้นของสารละลายมอนอเอทานอลามีนที่มีผลต่อ
เปอรเ์ซน็ตก์ารดดูซมึคารบ์อนไดออกไซดแ์ละเปอรเ์ซน็ตโ์มลของแก๊สไฮโดรเจน  
 

 
 
รูปท่ี 3.12 แสดงผลการเปลี่ยนแปลงอัตราการป้อนสารละลายมอนอเอทานอลามีนที่มีต่อ
เปอรเ์ซน็ตก์ารดดูซมึคารบ์อนไดออกไซดแ์ละโมลของแก๊สไฮโดรเจน 

H
2
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2
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(3) ผลของอตัราการป้อนของสารละลายมอนอเอทานอลามนี  
รปูที่ 3.12 แสดงผลการเปลี่ยนแปลงอตัราการป้อนสารละลายมอนอเอทานอลามนีที่มี

ต่อเปอรเ์ซน็ต์การดูดซมึคารบ์อนไดออกไซด์และความบรสิุทธิข์องแก๊สไฮโดรเจน จากผลการ
จ าลองกระบวนการพบว่า  เมื่อเพิม่อตัราการป้อนของสารละลายมอนอเอทานอลามนีจะมผีลท า
ให้เปอร์เซ็นการดูดซมึแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์เพิม่ขึ้น เน่ืองจากการเพิม่อตัราการป้อนของ
สารละลายมอนอเอทานอลามนีจะท าใหเ้กดิการถ่ายเทมวลระหว่างแก๊สคารบ์อนไดออกไซดก์บั
สารละลายมอนอเอทานอลามนีกนัไดด้ยีิง่ขึน้ โดยถ้าใช้อตัราการป้อนสารละลายมอนอเอทานอ
ลามนีที ่4,834  kgmeasol/hr  (1,934 kgmea/hr + 2,900 kgwater/hr)  จะสามารถดูดซมึแก๊ส
คารบ์อนไดออกไซดไ์ดถ้งึ 99.98 เปอรเ์ซน็ต์ หรอืมปีรมิาณแก๊สคารบ์อนไดออกไซดท์ีเ่จอืปนอยู่
ในผลติภณัฑเ์พยีง 50 ppm เท่านัน้ ซึง่ปรมิาณการเจอืปนของแก๊สคารบ์อนไดออกไซดด์งักล่าว
เป็นค่าที่ยอมรบัได้ในเชิงการค้า ท าให้ได้ความบริสุทธิข์องแก๊สไฮโดรเจนมากถึง 99.99 
เปอรเ์ซน็ตโ์ดยโมล  

จากการศึกษาสภาวะที่เหมาะสมในการท าให้แก๊สไฮโดรเจนบรสิุทธิ ์โดยก าหนดให ้
เปอรเ์ซน็ต์แก๊สคารบ์อนไดออกไซดท์ีเ่จอืปนในแก๊สไฮโดรเจนทีย่อมรบัได ้10-50 ppm  พบว่า 
จ านวนชัน้ของหอดูดซมึเท่ากบั 5 ความดนัของหอดูดซมึเท่ากบั 20 บรรยากาศ อตัราการป้อน
สารละลายมอนอเอทานอลามนีเท่ากบั 4,834  kgmeasol/hr ทีค่วามเขม้ขน้สารละลายมอนอเอทา
นอลามีนเท่ากับ 40 เปอร์เซ็นต์โดยน ้ าหนัก เป็นสภาวะที่ท าให้สามารถดูดซึม แก๊ส
คาร์บอนไดออกไซด์ได้ถึง 99.98 เปอร์เซ็นต์ จะให้แก๊สไฮโดรเจนที่มีความบริสุทธิ ์99.99 
เปอรเ์ซน็ต์ ซึง่มแีก๊สคารบ์อนไดออกไซดเ์จอืปนอยู่เพยีง 50 ppm ซึ่งเป็นค่าทีย่อมรบัไดใ้นเชงิ
การคา้ 
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บทท่ี 4 
ระบบร่วมของเซลลเ์ช้ือเพลิงชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน ำโปรตอนและ

เครื่องรีฟอรม์เมอรแ์บบไอน ้ำท่ีใช้เช้ือเพลิงแตกต่ำงกนั 
 

4.1 วิธีกำรด ำเนินงำน 
  ในการสร้างแบบจ าลองกระบวนการผลติไฟฟ้าจากระบบร่วมระหว่างเซลล์เชื้อเพลงิชนิด
ออกไซด์แข็งแบบน าโปรตอนและกระบวนการรีฟอร์มมิ่งด้วยไอน ้ า สามารถแบ่งการจ าลอง
กระบวนการออกเป็น 2 ส่วน คอืส่วนของการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอ
น ้า และส่วนของการผลติไฟฟ้าจากเซลล์เชื้อเพลิงชนิดออกไซด์แขง็ โดยส่วนของการผลิตแก๊ส
ไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้า จะแสดงรายละเอยีดในหวัข้อที ่4.1.1 ส่วนหวัขอ้ที ่
4.1.2 จะแสดงในส่วนของการผลติไฟฟ้าจากเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็ และส่วนหวัขอ้ที ่
4.1.3 จะแสดงวธิกีารจ าลองกระบวนการ 
 4.1.1 กำรผลิตแกส๊ไฮโดรเจนจำกกระบวนกำรรีฟอรม์ม่ิงด้วยไอน ้ำ 
      ในการศกึษาการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าของเชือ้เพลงิทัง้ 3 
ชนิด จะป้อนไอน ้าทีอ่ตัราการไหลเท่ากบั 1 กโิลโมลต่อชัว่โมง ในขณะที่เชือ้เพลงิเอทานอล กลเีซ
อรอล และแก๊สชวีภาพมอีตัราการไหลเท่ากบั 0.5 0.333 และ 1 กโิลโมลต่อชัว่โมง ตามล าดบั โดย
คิดเป็นอัตราส่วนโดยโมลของไอน ้ าต่อคาร์บอนเท่ากับ 1 การด าเนินงานเริม่จากการน าไอน ้ า 
(STEAM) และเชือ้เพลงิ (FUEL) มาผสมกนัในเครื่องผสม (MIXER) จากนัน้น าไปเพิม่อุณหภูมโิดย
เครื่องท าความรอ้น (HEATER1) เพื่อใหไ้ดอุ้ณหภูมใิกลเ้คยีงกบัอุณหภูมใินกระบวนการรฟีอรม์มิง่ 
หลงัจากนัน้กส็่งเขา้เครือ่งรฟีอรม์เมอร ์(REFORMER) เพื่อเกดิปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้า และจะ
ไดผ้ลติภณัฑเ์ป็นแก๊สสงัเคราะห์ แผนภาพของกระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนการรี
ฟอร์มมิ่งด้วยไอน ้ าแสดงดังรูปที่ 4.1 ส่วนรูปที่ 4.2 เป็นแผนภาพของกระบวนการผลิตแก๊ส
ไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าที่มกีารตดิตัง้เครื่องปฏกิรณ์ที่เกดิปฏกิริยิาวอเตอร์
แก๊สชพิ (Water gas-shift reactor, WGS) ซึง่แก๊สสงัเคราะหท์ีไ่ดจ้ากกระบวนการรฟีอรม์มิง่จะถูก
ป้อนเขา้สู่เครือ่งปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ (WGS) เพื่อท าการก าจดัปรมิาณแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด์
และส่งผลใหม้ปีรมิาณแก๊สไฮโดรเจนเพิม่ขึน้ โดยสภาวะการด าเนินงานของแต่ละหน่วยปฏบิตักิาร
เป็นไปดงัตารางที ่4.1  
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รปูท่ี 4.1 แผนภาพกระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้า 
 
 

 
 

รปูท่ี 4.2 แผนภาพกระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าทีม่กีาร
ตดิตัง้เครือ่งปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ 
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ตำรำงท่ี 4.1 สภาวะการด าเนินงานของกระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอรม์มิง่
ดว้ยไอน ้า 

หน่วยปฏบิตักิาร แบบจ าลอง สภาวะการด าเนินงาน ช่วงสภาวะการ 
มาตรฐาน ด าเนินงานทีศ่กึษา 

MIXER 
HEATER1 

REFORMER 
WGS 

HEATER2 

MIXER 
HEATER 
RGIBBS 
REQUIL 
HEATER 

- 
473 K 

1,073 K, 1 bar 
473 K, 1 bar 

773 K 

- 
- 

673-1,273 K  
473-673 K 

- 
 
  การผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอรม์มิง่ด้วยไอน ้าจะท าการศกึษาผลของการ
เปลี่ยนแปลงอุณหภูมขิองเครื่องรฟีอรม์เมอร ์อตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อน ( /S C ) 
การตดิตัง้และไม่ตดิตัง้เครื่องปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ และอุณหภูมขิองเครื่องปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊ส
ชพิ ทีม่ต่ีอการผลติแก๊สไฮโดรเจนและผลของพลงังาน โดยสมการของอตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอ
น ้าต่อคารบ์อนแสดงดงัสมการที ่(4.1) ซึง่อตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อนนี้จะส่งผลต่อ
ค่ารอ้ยละผลได้ของแก๊สผลติภณัฑ ์(Percent yield) ซึง่จะแสดงดงัสมการที ่(4.2) ส่วนการหาค่า
พลงังานความร้อนของกระบวนการรฟีอร์มมิง่ด้วยไอน ้า จะสามารถค านวณได้จากสมการสมดุล
พลงังาน (Energy balance equation) ดงัสมการที ่(4.3) 
 
อตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อน =           อตัราส่วนโดยโมลของไอน ้า                       
                                    อะตอมของคารบ์อนในการป้อนเขา้เครือ่งรฟีอรม์เมอร ์  
           (4.1) 
 
                               รอ้ยละผลได ้   =      ผลผลติจรงิ          x  100             (4.2)              
                                                       ผลผลติตามทฤษฎ ี                                   

 
 

 

out out in in

SR i,r i,r i,r i,r

i i

Q n h n h
   

    
   
                         (4.3) 

 

โดย i,rn  คอือตัราการไหลเชงิโมลของสาร i  และ i,rh   คอืเอนทาลปีของสาร i   
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 4.1.2 กำรผลิตไฟฟ้ำจำกเซลลเ์ช้ือเพลิงชนิดออกไซดแ์ขง็ 
จากผลการศึกษาการด าเนินงานของกระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนการรี

ฟอรม์มิง่ด้วยไอน ้าพบว่า เมื่อเพิม่เครื่องปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิเขา้ไปยงักระบวนการรฟีอรม์มิง่
ดว้ยไอน ้า ส่งผลใหเ้ชือ้เพลงิทุกชนิดสามารถผลติแก๊สไฮโดรเจนเพิม่ขึน้ประมาณ 10 เปอรเ์ซน็ต์ ซึง่
การเพิม่ขึน้ของแก๊สไฮโดรเจนน้ีมปีรมิาณน้อยมากเมื่อเทยีบกบัค่าใชจ้่ายทีต่้องเสยีไปจากการตดิตัง้
เครือ่งปฏกิรณ์เขา้ไปในกระบวนการอกี 2 หน่วยปฏบิตักิาร คอื เครื่องปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ และ
เครือ่งท าความรอ้น เนื่องจากการทีเ่ครือ่งปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิตอ้งตดิตัง้ต่อจากเครื่องรฟีอรเ์มอร์
ที่มดี าเนินงานที่อุณหภูมสิูง จงึท าให้ในกระบวนการดงักล่าวต้องลดอุณหภูมทิี่เครื่องปฏกิรณ์วอ
เตอรแ์ก๊สชพินี้ และยงัต้องเพิม่การตดิตัง้เครื่องท าความรอ้นเพื่อท าการเพิม่อุณหภูมสิ าหรบัส่งแก๊ส
สงัเคราะหเ์ขา้สู่เซลล์เชื้อเพลงิ ดว้ยเหตุนี้จงึอาจท าให้กระบวนการดงักล่าวไม่คุม้ทุนทางเศรษฐกจิ 
ดงันัน้ในงานวจิยัในส่วนนี้จงึเลอืกทีจ่ะไม่มตีดิตัง้เครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊สชพิในกระบวนการผลติ
ไฟฟ้าจากระบบร่วมระหว่างเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบน าโปรตอนและกระบวนการรี
ฟอรม์มิง่ดว้ยไอน ้า 

ในส่วนของเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็จะประกอบไปดว้ย 2 ส่วนหลกั คอื ขัว้แคโทด
และขัว้แอโนด โดยสารตัง้ต้นที่ป้อนเขา้สู่กระบวนการของเซลล์เชื้อเพลงิประกอบด้วย 2 ส่วน คอื 
แก๊สสงัเคราะห์และอากาศ ซึ่งในกระบวนการผลติไฟฟ้าจะเริม่ด าเนินการจากน าแก๊สสงัเคราะห ์
(SYN-GAS1) ทีไ่ดจ้ากกระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าในส่วน
แรกมาป้อนเขา้สู่ข ัว้แอโนด (ANODE) ส่วนอากาศ (AIR) จะถูกป้อนเขา้สู่ข ัว้แคโทด (CATHODE) 
จากนัน้จะน าแก๊สไฮโดรเจนจากขัว้แอโนดป้อนเขา้สู่ข ัว้แคโทดเพื่อท าปฏกิิรยิาไฟฟ้าเคมกีบัแก๊ส
ออกซเิจน ไดผ้ลผลติเป็นกระแสไฟฟ้าและน ้าออกมา โดยแผนภาพของกระบวนการผลติไฟฟ้าจาก
เซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แสดงดงัรปูที ่4.3 และสภาวะการด าเนินงานของกระบวนการผลติ
ไฟฟ้าจากเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แสดงดงัตารางที ่4.2 

 
รปูท่ี 4.3 แผนภาพกระบวนการผลติไฟฟ้าจากเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็ 
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ตำรำงท่ี 4.2 สภาวะการด าเนินงานของกระบวนการผลติไฟฟ้าจากเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็ 
หน่วยปฏบิตักิาร แบบจ าลอง สภาวะการด าเนินงาน ช่วงสภาวะการ 

มาตรฐาน ด าเนินงานทีศ่กึษา 
MIXER 

HEATER 
REFORMER 

ANODE 
CATHODE 

MIXER 
HEATER 
RGIBBS 
RGIBBS 
RGIBBS 

- 
473 K 

1,073 K, 1 bar 
973 K, 1 bar 
973 K, 1 bar 

- 
- 

673-1,273 K  
773-973 K  
773-973 K 

 
  การจ าลองกระบวนการเซลลเ์ชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็ จะใช้เครื่องปฏกิรณ์ชนิด RGibbs 
เป็นแบบจ าลองของขัว้แอโนดและขัว้แคโทด เนื่องจากแก๊สสงัเคราะหท์ีไ่ดจ้ากกระบวนการรฟีอรม์
มิ่งด้วยไอน ้ ายังมีแก๊สมีเทนและแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์เหลืออยู่ ดังนั ้นที่ข ัว้แอโนดจึงจะ
เกิดปฏกิิรยิารฟีอรม์มิง่ด้วยไอน ้าจากแก๊สมเีทนและปฏกิิรยิาวอเตอรแ์ก๊สชพิ ท าให้ที่ข ัว้แอโนดมี
ปรมิาณแก๊สไฮโดรเจนเพิม่มากขึน้ โดยแก๊สไฮโดรเจนจะเขา้ท าปฏกิริยิาไฟฟ้าเคมกีบัแก๊สออกซเิจน
ทีข่ ัว้แคโทด โดยปฏกิริยิาทีเ่กดิขึน้ที่ข ัว้แอโนดแสดงดงัสมการที ่ (4.4) ถงึ (4.6) ส่วนปฏกิริยิาที่
เกดิขึน้ทีข่ ัว้แคโทดจะแสดงดงัสมการที ่(4.7)  
 
     ปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่มเีทน       CH4 + 2H2O     CO2 + 4H2     (4.4) 
     ปฏกิริยิาวอเตอรแ์ก๊สชพิ       CO + H2O                 CO2 + H2            (4.5) 
     ปฏกิริยิาไฟฟ้าเคมทีีข่ ัว้แอโนด      H2                   H+ + 2e-                (4.6) 
     ปฏกิริยิาไฟฟ้าเคมทีีข่ ัว้แคโทด      2H+ + 0.5O2 + 2e-     H2O             (4.7) 
     ปฏกิริยิาไฟฟ้าเคมรีวม              H2 + 0.5O2             H2O                     (4.8) 
อย่างไรกต็ามในโปรแกรม Aspen Plus ไม่สามารถจ าลองการถ่ายโอนไอออนได ้ดงันัน้จงึแทนการ
เกิดปฏิกิรยิาครึ่งเซลล์เป็นปฏกิิรยิาไฟฟ้าเคมรีวม (สมการที่ (4.8)) ซึ่งจะเกิดขึ้นที่ข ัว้แคโทด 
(CATHODE)  
 
 4.1.3 วิธีกำรจ ำลองกระบวนกำร 
 การสร้างแบบจ าลองกระบวนการผลิตไฟฟ้าจากระบบร่วมระหว่างเซลล์เชื้อเพลิงชนิด
ออกไซด์แขง็แบบน าโปรตอนและกระบวนการรฟีอรม์มิง่ด้วยไอน ้า โดยจะท าการจ าลองระบบร่วม
ดงักล่าวโดยใชโ้ปรแกรมส าเรจ็รปู Aspen Plus เพื่อวเิคราะหห์าสภาวะการด าเนินงานและเชือ้เพลงิ
ทีเ่หมาะสมส าหรบัน ามาใช้ในการผลติไฟฟ้าดว้ยเซลล์เชือ้เพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบน าโปรตอน 
ในส่วนของกระบวนการการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าจะเริม่จากการ
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ก าหนดสภาวะการด าเนินงานของเครื่องรฟีอรม์เมอร ์(อุณหภูมแิละความดนัในการด าเนินงานของ
เครื่องรีฟอร์มเมอร์ และอัตราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้ าต่อคาร์บอน) เพื่อใช้ในการค านวณ
องคป์ระกอบของแก๊สสงัเคราะหท์ีไ่ดจ้ากกระบวนการรฟีอรม์มิง่ โดยจะใชว้ธิกีารหาค่าพลงังานอสิระ
ของกบิป์ทีต่ ่าทีสุ่ด (Gibbs free energy minimization) แบบจ าลองของเครื่องรฟีอรม์เมอรท์ีใ่ชค้อื 
RGibbs และใชส้มการ Soave-Redlich-Kwong (SRK) ซึง่เป็นสมการสภาวะ (Equation of state) 
ทางเทอร์โมไดนามิกส์ ส าหรบัการค านวณหาอัตราการไหลเชิงโมลของแก๊สผลิตภัณฑ์ (แก๊ส
ไฮโดรเจน แก๊สมีเทน แก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ และน ้ า) ที่ได้จาก
กระบวนการดงักล่าว โดยแก๊สผลติภณัฑเ์หล่านี้จะกลายเป็นพารามเิตอรข์าเขา้ส าหรบัการค านวณ
สมรรถนะของเซลลเ์ชือ้เพลงิ 
 ในส่วนของการจ าลองกระบวนการเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็จะต้องท าการก าหนด
สภาวะการด าเนินงานของเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็ (อุณหภูมแิละความดนัในการด าเนินงาน
ของเซลลเ์ชื้อเพลงิ และความหนาแน่นกระแสไฟฟ้า) และก าหนดคุณสมบตัขิองวสัดุและโครงสรา้ง
ของเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็ (เช่น ความหนาของขัว้ไฟฟ้าและอเิลก็โทรไลต์ สมัประสทิธิ ์
การแพร่ของแก๊สทีข่ ัว้ไฟฟ้า และความหนาแน่นกระแสแลกเปลีย่น เป็นต้น) ซึง่จะสามารถค านวณ
สมรรถนะของเซลลเ์ชือ้เพลงิไดจ้ากแบบจ าลองทีส่รา้งขึน้ในโปรแกรม Aspen Plus ร่วมกบัสมการ
ทางไฟฟ้าเคม ี(สมการที่ (4.9) ถึงสมการที่ (4.21)) โดยจะต้องเขยีนสมการดงักล่าวในรูปแบบ 
FORTRAN ใน Calculator block ซึง่เป็นฟงัก์ชนัทีอ่ยู่ในโปรแกรม Aspen Plus ตารางที ่4.3 แสดง
ค่าพารามเิตอรท์ีใ่ชใ้นการจ าลองกระบวนการ 
(1) ศกัยไ์ฟฟ้าทางทฤษฎ ี(Reversible cell voltage หรอื Theoretical open-circuit potential, 

OCVE ) ซึ่งประจุไฟฟ้าจะขบัเคลื่อนรอบวงจรไฟฟ้า ส าหรบัระบบเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์
แขง็แบบน าโปรตอนจะสามารถแสดงไดส้มการน้ี 

 

   

2

2 2

H O caOCV 0

0.5

H an O ca

PRT
E = E - ln

2F P P

 
 
 
 

                  (4.9) 

โดยที่ 0E  คอืคอืศกัย์ไฟฟ้าที่ความดนับรรยากาศ (Standard pressure) ซึ่งเป็นฟงัก์ชนัของ
อุณหภมูทิีส่ภาวะด าเนินงาน ดงัสมการ 
  0 -41.253-2.4516 10E = T(K)                          (4.10) 
(2) ศกัยไ์ฟฟ้าในการด าเนินงานหรอืศกัยไ์ฟฟ้าจรงิ (The operation cell voltage หรอื Actual fuel 

cell voltage , V ) จะมคี่าน้อยกว่าศกัย์ไฟฟ้าทางทฤษฎเีสมอ เนื่องจากเกดิความต้านทาน
ภายในและการสญูเสยีศกัยไ์ฟฟ้าภายในเซลลเ์ชือ้เพลงิ ซึง่สามารถแสดงไดด้งัสมการน้ี  

OCV

act ohm conc V E                                 (4.11) 
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(3) ศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากปฏกิริยิาไฟฟ้าเคม ี(Activation overpotential, act )   เกดิจากผล
ของปฏกิริยิาไฟฟ้าเคมบีรเิวณพืน้ผวิของขัว้อเิลก็โทรด เมื่อสารทีเ่ขา้ท าปฏกิริยิามพีลงังานสูง
กว่าพลงังานกระตุน้ จะท าใหเ้กดิศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากปฏกิริยิาไฟฟ้าเคม ีซึง่สามารถหา
ไดจ้ากสมการของ Butler-Volmer ดงันี้ 
 

act,anode act,cathodeact                     (4.12) 
2

act,anode

0,anode 0,anode

ln 1
2 2

RT i i

F i i


 
         

 

        (4.13) 

2

act,cathode

0,cathode 0,cathode

ln 1
2 2

RT i i

F i i


 
         

 

                (4.14) 

(4) ศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากความต้านทานไฟฟ้า (Ohmic overpotential, ohm )  เกดิจากค่า
ศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีเน่ืองจากความต้านทานไฟฟ้าทีเ่กดิจากการไหลของไอออนภายในอเิลก็โทร
ไลต์ ซึง่สามารถแสดงไดใ้นเทอมของคุณสมบตัขิองอเิลก็โทรไลต์ ตามกฎของโอห์ม (Ohm 's 
law) ดงัสมการ 

          
eletrolyte

ohm

eletrolyte

  i







   
                      (4.15) 

(5) ศักย์ไฟฟ้าสูญเสียเน่ืองจากความแตกต่างของความเข้มข้นของสำร (Concentration 
overpotential, conc ) เกดิจากการทีเ่ชือ้เพลงิถูกใชไ้ปอย่างรวดเรว็ในการปฏกิริยิาไฟฟ้าเคมี
บรเิวณพื้นผวิระหว่างขัว้อิเล็กโทรดและอิเล็กโทรไลต์ ท าให้ความเข้มข้นหรอืความดนัของ
เชือ้เพลงิลดลง จงึท าใหเ้กดิศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีเน่ืองจากความแตกต่างของความเขม้ขน้ของสาร 
ดงัสมการ  

 conc conc,anode conc,cathode                             (4.16) 

 

 

2

2

H an

conc,anode I

H an

ln
2

pRT

F p


 
 
 
 

                   (4.17) 

 
 

 

 

 

2 2

2 2

2
I

O ca H O ca

conc,cathode I

O ca H O ca

ln
2

p pRT

F p p


  
  
  
  

                    (4.18) 
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โดยค่า 
 2

I

H an
p  

 2

I

O ca
p  และ 

 2

I

H O ca
p คอืค่าคอืค่าความดนัยอ่ยของแก๊สไฮโดรเจนทีผ่วิสมัผสั

ระหว่างขัว้แอโนดและอเิลก็โทรไลต ์และความดนัยอ่ยของแก๊สออกซเิจนและน้าทีผ่วิสมัผสัระหว่าง
ขัว้แคโทดและอเิลก็โทรไลต ์ตามลาดบั ซึง่หาไดจ้ากสมการดงันี้ 

   
2 2

I anode
H H an

a,eff

exp
2

iRT
p P P p

FD P

 
     

 
                         (4.19) 

 2 2

I cathode
O O ca

c,eff2

iRT
p p

FD

 
   

 
                       (4.20) 

    2 2

I cathode
H O H O ca

c,eff4

iRT
p p

FD

 
    

 
                   (4.21) 

 
ในการพิจารณาสมรรถนะของระบบร่วมระหว่างเซลล์เชื้อเพลิงชนิดออกไซด์แข็งแบบน า

โปรตอนและกระบวนการรฟีอรม์มิง่ด้วยไอน ้า เมื่อก าหนดความหนาแน่นกระแสไฟฟ้าจะสามารถ
ค านวณหาค่าศกัย์ไฟฟ้าต่อหน่ึงเซลล์เชื้อเพลิง (voltage per cell) ได้ จากนัน้ก็จะสามารถ
ค านวณหาค่าก าลงัไฟฟ้าต่อหนึ่งเซลลเ์ชือ้เพลงิ (power per cell) ได ้ ดงัสมการ 
    Pw iV                              (4.22) 
นอกจากนี้การพจิารณาสมรรถนะของระบบร่วมระหว่างเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบน า
โปรตอนและกระบวนการรฟีอรม์มิง่ด้วยไอน ้า ยงัสามารถหาไดจ้ากสมการประสทิธภิาพของเซลล์
เชือ้เพลงิ (SOFC electrical efficiency, SOFC ) ดงัสมการที ่(4.23)   

  
4 2

SOFC

4,in CH 2,in H in CO

  1  00%
 

iVLW
x

nCH LHV nH LHV nCO LHV
 

 
      (4.23) 

ขณะทีก่ารค านวณค่าพลงังานความรอ้นของระบบร่วมระหว่างเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบ
น าโปรตอนและกระบวนการรฟีอรม์มิง่ด้วยไอน ้า จะสามารถหาไดจ้ากสมดุลพลงังานรอบ ๆ เซลล์
เชือ้เพลงิ ดงัสมการน้ี 

  
in in in in out out out out

SOFC i,an i,an i,ca i,ca i,an i,an i,ca i,ca

i i 0 0

Q n h n h n h n h Pw
  
  

 

      
          

        
           

       (4.24)        

โดย in  คอือตัราการไหลเชงิโมลขาเขา้และออกของสาร i  ผ่านเซลลเ์ชือ้เพลงิ และ ih  คอืเอนทาลปี
ขาเขา้และออกของการเกดิของสาร i  ซึง่เป็นฟงักช์นักบัอุณหภมู ิ
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ตำรำงท่ี 4.3 ค่าพารามเิตอรท์ีใ่ชใ้นการจ าลองกระบวนการ 
Parameters Value 

Reformer 
Temperature (

refT , K)  
Pressure (

refP , bar) 

      /S C  
SOFC 

Temperature ( SOFCT , K) 
Pressure (

SOFCP , bar) 
Current density ( i , A/m2) 
Cell length ( L , m) 
Cell width (W , m) 
Faraday’s constant ( F , C/mol) 
Anode thickness ( anode , μm)  
Cathode thickness ( cathode , μm)  
Electrolyte thickness ( electrolyte , μm)   
Anode diffusion coefficient ( a,effD , m2/s)  
Cathode diffusion coefficient ( c,effD , m2/s)  
Electrolyte protonic conductivity ( eletrolyte , 1/Ωm)  

      Lower heating value of CH4 (
4CHLHV , kJ/mol)  

Lower heating value of H2 (
2HLHV ,  kJ/mol)  

Lower heating value of CO ( COLHV , kJ/mol)  
      Lower heating value of ethanol (

2 5C H OHLHV , kJ/mol)  
      Lower heating value of glycerol (

3 8 3C H OLHV , kJ/mol)  

 
1,073 
1 
1 
 
973 
1 
10,000 
0.4 
0.1 
9.65×104 
500 
50 
20 
1.05x10-4 
4.49x10-5 
 34.47 10 1,892

exp
T T

  
 
 

  

801.6 
240.2 
305.2 
1,239.7 
1,472 
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4.2 กำรตรวจสอบควำมถกูต้องของแบบจ ำลองกระบวนกำร 
เน่ืองจากในปจัจุบนัการศกึษาเกี่ยวกบัเซลล์เชือ้เพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบน าโปรตอนยงั

ไมแ่พรห่ลายเหมอืนเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าออกซเิจนไอออน ดงันัน้แบบจ าลองทาง
ไฟฟ้าเคมขีองเซลล์เชื้อเพลิงชนิดออกไซด์แข็งแบบน าโปรตอนยงัมอียู่อย่างจ ากัด ซึ่งส่งผลให้
ค่าพารามเิตอรบ์างตวั เช่น ค่าความหนาแน่นกระแสไฟฟ้าแลกเปลี่ยนทีข่ ัว้อเิลก็โทรด (electrode 
exchange current density , 

0,electrodei ) จงึไม่มรีายงานในเอกสารวชิาการ ดงันัน้ผลทีไ่ดจ้ากการใช้
แบบจ าลองทางไฟฟ้าเคมขีองเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอน (สมการที ่(4.9) ถงึ
สมการที ่(4.21)) จะถูกน ามาเปรยีบเทยีบกบัผลการทดลอง เพื่อหาพารามเิตอรท์ีไ่ม่ทราบค่า โดย
การทดลองที่น ามาเปรยีบเทยีบเป็นการทดลองของ Hou, J. และคณะ [33] โดยวสัดุที่ใช้ท า
ขัว้แอโนด อิเลก็โทรไลต์ และขัว้แคโทดคอื NiO-BZCY BZCY และ LNO-LNF ซึ่งมคีวามหนา
เท่ากบั 1,000 20 และ 20 ไมโครเมตร ตามล าดบั เชือ้เพลงิขาเขา้ประกอบดว้ย แก๊สไฮโดรเจน 97 
เปอรเ์ซน็ต์โดยโมล น ้า 3 เปอรเ์ซน็ต์โดยโมล และอากาศ 21 เปอรเ์ซน็ต์โดยโมล โดยสภาวะการ
ด าเนินงานของเซลลเ์ชื้อเพลงิคอือุณหภูมิ 973 เคลวนิ และความดนั 1 บาร ์นอกจากนัน้ยงัไดห้า
ค่าพารามเิตอรต่์าง ๆ ที่จ าเป็นต้องใช้ในสมการไฟฟ้าเคม ีได้แก่ ค่าการน าโปรตอนของอเิลก็โทร
ไลต์ซึง่ไดม้าจากงานวจิยัของ Ding, H. และคณะ [34] และสมัประสทิธิก์ารแพร่ของแก๊สทางดา้น
ขัว้แอโนดและขัว้แคโทดซึ่งถูกอธิบายโดยสมัประสิทธิก์ารแพร่แบบ ordinary และ Knudsen 
diffusions [8,33] ซึง่ค่าดงักล่าวไดแ้สดงไวใ้นตารางที ่4.3  

รปูที ่4.4 แสดงผลการเปรยีบเทยีบค่าศกัยไ์ฟฟ้าและความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้าทีไ่ดจ้ากการ
จ าลองกระบวนการและผลจากการทดลอง ทีอุ่ณหภูม ิ973 เคลวนิ จากผลการศกึษาพบว่าผลทีไ่ด้
จากการจ าลองกระบวนการจะมคี่าตรงกนักบัค่าที่ได้จากการทดลองก็ต่อเมื่อค่าความหนาแน่น
กระแสแลกเปลีย่นของขัว้แอโนดและขัว้แคโทดมคี่าเท่ากบั 12,000 และ 9,000 แอมแปรต่์อตาราง
เมตร ตามล าดบั เมื่อเปรยีบเทยีบค่าศกัยไ์ฟฟ้าและก าลงัไฟฟ้าทีไ่ด้จากการจ าลองกระบวนและผล
จากการทดลอง พบว่าค่า R2 ของทัง้ค่าศกัยไ์ฟฟ้าและก าลงัไฟฟ้ามคี่าเท่ากบั 0.999  
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รปูท่ี 4.4 ผลการเปรยีบเทยีบผลการจ าลองกระบวนการกบัผลจากการทดลองของ Hou, J. และ
คณะ [33] ระหว่างค่าศกัยไ์ฟฟ้าและความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้า ทีอุ่ณหภูม ิ973 เคลวนิ ความดนั 1 
บาร ์
 
4.3 ผลและกำรอภิปรำยผล 

4.3.1 ผลของสภำวะกำรด ำเนินงำนของเคร่ืองรีฟอรม์เมอร ์
  ในการจ าลองกระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอรม์มิง่ด้วยไอน ้าโดยใช้
สภาวะการด าเนินงานมาตรฐานตามตารางที่ 4.1 ซึ่งได้ท าการศึกษาผลของการเปลี่ยนแปลง
อุณหภมูขิองเครือ่งรฟีอรม์เมอร ์อตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อน การตดิตัง้และไม่ตดิตัง้
เครือ่งปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ  และอุณหภมูขิองเครือ่งปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ ทีม่ต่ีอการผลติแก๊ส
ไฮโดรเจน และผลของพลงังาน โดยพบว่าการใช้เชื้อเพลงิต่างชนิดกนัจะท าให้ได้ปรมิาณของแก๊ส
ผลติภณัฑต่์างกนัออกไป 

(1) ผลของการเปลีย่นแปลงอุณหภมูขิองเครือ่งรฟีอรม์เมอร ์
 รปูที ่4.5 แสดงผลของการเปลีย่นแปลงอุณหภูมขิองเครื่องรฟีอรม์เมอรท์ีม่ต่ีอรอ้ยละผลได้
ของแก๊สไฮโดรเจน ในการศึกษาจะท าการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมติัง้แต่  673 ถึง 1,273 เคลวิน 
ในขณะทีส่ภาวะการด าเนินงานของหน่วยปฏบิตักิารอื่น ๆ มคี่าคงที ่จากรปูที ่4.2 (ก) จะเหน็ไดว้่า
แนวโน้มของการใชเ้ชือ้เพลงิแต่ละชนิดมคีวามคลา้ยคลงึกนั กล่าวคอืเมื่ออุณหภูมขิองเครื่องรฟีอรม์
เมอรม์คี่าเพิม่ขึน้ จะส่งผลใหส้ามารถผลติแก๊สไฮโดรเจนไดม้ากขึน้ เนื่องจากกระบวนการรฟีอรม์มิง่
ด้วยไอน ้ าเป็นปฏิกิริยาดูดความร้อน ซึ่งจะเกิดปฏิกิริยาได้ดีที่อุณหภูมิสูง จึงท าให้เชื้อเพลิง



60 
 

 

หมุนเวยีนสามารถเปลี่ยนไปเป็นแก๊สไฮโดรเจนได้มากขึน้ จากการจ าลองกระบวนการพบว่าเอทา
นอลเป็นเชื้อเพลงิที่ให้รอ้ยละผลได้ของแก๊สไฮโดรเจนได้มากที่สุด ที่อุณหภูม ิ1,073 เคลวนิ โดย
สามารถผลติแก๊สไฮโดรเจนได้ 70.68 เปอร์เซ็นต์ ตามมาด้วยกลเีซอรอล และแก๊สชวีภาพ โดย
สามารถผลติแก๊สไฮโดรเจนได้สูงที่สุดเท่ากบั 70.35 และ 68.80 เปอรเ์ซน็ต์ ที่อุณหภูม ิ973 และ 
1,073 เคลวนิ ตามล าดบั 

เมื่อพจิารณาผลของอุณหภูมขิองเครื่องรฟีอร์มเมอรท์ี่มต่ีออตัราการไหลเชงิโมลของแก๊ส
คารบ์อนมอนอกไซด ์ในรปูที ่4.5 (ข) พบว่าเมือ่อุณหภมูขิองเครือ่งรฟีอรม์เมอรเ์พิม่ขึน้ ส่งผลใหก้าร
ใช้เชื้อเพลงิทุกชนิดสามารถผลติแก๊สคารบ์อนมอนอกไซดไ์ดม้ากขึน้ เนื่องจากปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่
ดว้ยไอน ้าเป็นปฏกิริยิาทีเ่กดิไดด้ทีีอุ่ณหภมูสิงู ดงันัน้เมือ่อุณหภมูขิองเครื่องรีฟอรม์เมอรเ์พิม่ขึน้กจ็ะ
ท าให้ปฏกิริยิาเลื่อนไปขา้งหน้า ส่งผลให้เกิดแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด์ได้มากขึน้ จากการจ าลอง
กระบวนการพบว่าเอทานอลเป็นเชื้อเพลงิที่ใหอ้ตัราการไหลเชงิโมลของแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด์
มากทีสุ่ด ตามมาดว้ยแก๊สชวีภาพ และกลเีซอรอล ตามล าดบั 

นอกจากนี้ยงัพิจารณาผลของอุณหภูมขิองเครื่องรฟีอร์มเมอร์ที่มต่ีออตัราการไหลเชงิโม
ลของน ้า ในรปูที ่4.5 (ค) พบว่าเมื่ออุณหภูมขิองเครื่องรฟีอรม์เมอรเ์พิม่ขึน้ ส่งผลให้น ้าทีเ่กดิจาก
การป้อนเข้าไปท าปฏกิิรยิารฟีอร์มมิง่มคี่าลดลงจนถึงอุณหภูมหินึ่ง ซึ่งคอือุณหภูมทิี่น ้าสามารถ
เปลีย่นเป็นแก๊สไฮโดรเจนไดใ้นปรมิาณมากทีสุ่ด สามารถสงัเกตไดจ้ากรปูที ่4.5 (ก) จงึท าใหเ้หลอื
น ้าในปรมิาณน้อย ณ อุณหภมูนิัน้ ๆ ทัง้นี้เนื่องจากปฏกิริยิารฟีอรม์มิง่เป็นปฏกิริยิาทีผ่นักลบัได ้ซึง่
อาจถูกจ ากดัสมดุลทางเคมทีีอุ่ณหภูมนิัน้ ๆ จากนัน้ปรมิาณน ้าเพิม่มากขึน้เมื่ออุณหภูมขิองเครื่องรี
ฟอรม์เมอรเ์พิม่ขึน้ เนื่องจากปฏกิริยิาเกดิการยอ้นกลบั ส่งผลใหม้อีตัราการไหลเชงิโมลของน ้ามาก
ขึน้ เมื่อพจิารณาอตัราการไหลเชงิโมลของแก๊สคารบ์อนไดออกไซด์ ในรปูที ่4.5 (ง) พบว่าการใช้
เชือ้เพลงิทุกชนิดมคี่าเพิม่ขึน้เลก็น้อยจนถงึอุณหภูม ิ773 เคลวนิ จากนัน้ก็มคี่าลดลง เนื่องจากถูก
จ ากดัโดยสมดุลทางเคมทีีอุ่ณหภมูนิัน้ ๆ จากการจ าลองกระบวนการพบว่ากลเีซอรอลเป็นเชือ้เพลงิ
ที่ให้อตัราการไหลเชงิโมลของน ้าและแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์มากที่สุด ตามมาด้วยแก๊สชวีภาพ 
และเอทานอล ตามล าดบั 
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(ก) 
 

 
(ข) 
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(ค) 
 

 
(ง) 

รปูท่ี 4.5 ผลของอุณหภูมขิองเครื่องรฟีอรม์เมอรท์ีม่ต่ีอแก๊สผลติภณัฑ ์ทีอ่ตัราส่วนโดยโมลระหว่าง
ไอน ้าต่อคารบ์อนเท่ากบั 1 และความดนั 1 บาร:์ (ก) รอ้ยละผลไดข้องแก๊สไฮโดรเจน (ข) อตัราการ
ไหลเชงิโมลของแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด ์(ค) อตัราการไหลเชงิโมลของน ้า และ (ง) อตัราการไหล
เชงิโมลของแก๊สคารบ์อนไดออกไซด ์ 
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(2) ผลของการเปลีย่นแปลงอตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อน 
ในการศกึษาผลของการเปลีย่นแปลงอตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อน จะท าการ

เปลีย่นแปลงอตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อนตัง้แต่ 1 ถงึ 5 โดยก าหนดสภาวะการ
ด าเนินงานของกระบวนการรฟีอรม์มิง่ที่อุณหภูม ิ1,073 เคลวนิ และสภาวะการด าเนินงานอื่น ๆ 
คงทีด่งัตารางที ่4.1 โดยผลการเปลีย่นแปลงอตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อนทีม่ต่ีอรอ้ย
ละผลไดข้องแก๊สไฮโดรเจนแสดงดงัในรปูที ่4.6 (ก) ซึง่จะสงัเกตเหน็ได้ว่า เมื่อเพิม่อตัราส่วนโดย
โมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อนจะช่วยให้ได้รอ้ยละผลได้ของแก๊สไฮโดรเจนเพิม่ขึน้ เนื่องจากมกีาร
เพิ่มปริมาณสารตัง้ต้นในส่วนของไอน ้ าในกระบวนการรีฟอร์มมิ่ง ส่งผลให้เชื้อเพลิงสามารถ
เปลี่ยนไปเป็นแก๊สไฮโดรเจนมากขึน้ จากการจ าลองกระบวนการพบว่าเอทานอลเป็นเชื้อเพลงิที่ให้
รอ้ยละผลไดข้องแก๊สไฮโดรเจนสงูทีสุ่ด ตามมาดว้ยกลเีซอรอล และแก๊สชวีภาพ ตามล าดบั 

นอกจากนี้การเพิม่อตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคาร์บอนจะช่วยยบัยัง้การเกิดแก๊ส
คารบ์อนมอนอกไซดใ์นกระบวนการรฟีอรม์มิง่ เนื่องจากมกีารเพิม่ปรมิาณสารตัง้ต้นในส่วนของไอ
น ้า แต่ไม่ได้เพิม่ในส่วนของเชื้อเพลงิ ส่งผลให้ไอน ้าสามารถเปลี่ยนไปเป็นแก๊สไฮโดรเจน แต่ไม่
สามารถเปลี่ยนเป็นแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด์ จงึท าให้แก๊สคารบ์อนมอนอกไซด์มปีรมิาณเท่าเดมิ 
และเนื่องดว้ยอตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อนทีเ่พิม่ขึน้ ท าใหร้ะบบมปีรมิาณรวมมากขึน้ 
ขณะที่แก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ยงัคงมปีรมิาณเท่าเดิม จงึส่งผลให้อตัราการไหลเชิงโมลของน ้า
ลดลง ในรปูที ่4.2 (ข) จากการจ าลองกระบวนการพบว่าเอทานอลเป็นเชือ้เพลงิทีใ่หอ้ตัราการไหล
เชงิโมลของแก๊สคารบ์อนมอนอกไซดม์ากทีสุ่ดตามมาดว้ยแก๊สชวีภาพ และกลเีซอรอล ตามล าดบั 
 เมื่อพจิารณาผลของการเปลี่ยนแปลงอตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคาร์บอนที่มต่ีอ
อตัราการไหลเชงิโมลของน ้าและแก๊สคารบ์อนไดออกไซด์ ในรูปที่ 4.6 (ค)-(ง) พบว่า เมื่อเพิม่
อัตราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้ าต่อคาร์บอนจะช่วยให้มีอัตราการไหลเชิงโมลของน ้ าเพิ่มขึ้น 
เนื่องจากมกีารเพิม่ปรมิาณสารตัง้ต้นในส่วนของไอน ้ามากขึน้ และยงัส่งผลใหม้อีตัราการไหลเชงิโม
ลของแก๊สคารบ์อนไดออกไซด์เพิม่ขึน้ด้วย เนื่องจากอตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อนที่
เพิม่ขึน้ ท าให้สามารถเปลี่ยนไปเป็นแก๊สคารบ์อนไดออกไซด์และแก๊สไฮโดรเจนมากขึน้  จากการ
จ าลองกระบวนการ พบว่ากลีเซอรอลเป็นเชื้อเพลิงที่ให้อัตราการไหลเชิงโมลของน ้ าและแก๊ส
คารบ์อนไดออกไซดม์ากทีสุ่ด ตามมาดว้ยแก๊สชวีภาพ และเอทานอล ตามล าดบั 
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(ก) 
 

 
(ข) 
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(ค) 
 

 
(ง) 

รปูท่ี 4.6 ผลของอตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อนในกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าทีม่ ี
ต่อแก๊สผลิตภณัฑ์ ที่อุณหภูมิ 1,073 เคลวิน และความดนั 1 บาร์: (ก) ร้อยละผลได้ของแก๊ส
ไฮโดรเจน (ข) อตัราการไหลเชงิโมลของแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด ์(ค) อตัราการไหลเชงิโมลของน ้า 
และ (ง) อตัราการไหลเชงิโมลของแก๊สคารบ์อนไดออกไซด ์ 
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(3) ผลของการตดิตัง้และไมต่ดิตัง้เครื่องปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ 
 

 
(ก) 

 
(ข) 
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(ค) 

 
(ง) 

รปูท่ี 4.7 ปรมิาณแก๊สไฮโดรเจนทีไ่ดจ้ากเชือ้เพลงิแต่ละชนิด เมื่อมกีารตดิตัง้วอเตอรแ์ก๊สชพิและไม่
ตดิตัง้วอเตอรแ์ก๊สชพิ ทีอุ่ณหภูม ิ1,073 เคลวนิ ความดนั 1 บาร ์และอตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอ
น ้าต่อคารบ์อนเท่ากบั 1: (ก)  อตัราการไหลเชงิโมลของแก๊สไฮโดรเจน (ข) อตัราการไหลเชงิโมลของ
แก๊สคารบ์อนมอนอกไซด ์(ค) อตัราการไหลเชงิโมลของน ้า และ (ง) อตัราการไหลเชงิโมลของแก๊ส
คารบ์อนไดออกไซด ์
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จากการเปรยีบเทยีบรอ้ยละผลได้ของแก๊สไฮโดรเจนที่ได้จากเชื้อเพลงิแต่ละชนิด ในการ
ด าเนินงานแบบทีม่แีละไม่มกีารตดิตัง้เครื่องปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ ในกรณีที่พจิารณาอตัราการ
ไหลเชงิโมลของแก๊สไฮโดรเจน (รปูที่ 4.7 (ก)) พบว่าเมื่อเพิม่เครื่องปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิเขา้ไป
ยงักระบวนการรฟีอรม์มิง่ด้วยไอน ้า ส่งผลใหไ้ด้อตัราการไหลเชงิโมลของแก๊สไฮโดรเจนเพิม่ขึน้ ซึ่ง
เชื้อเพลงิที่ใหอ้ตัราการไหลเชงิโมลของแก๊สไฮโดรเจนมากที่สุด เมื่อมกีารตดิตัง้เครื่องปฏกิรณ์วอ
เตอรแ์ก๊สชพิ กค็อื เอทานอล ตามมาดว้ยกลเีซอรอล และแก๊สชวีภาพ ตามล าดบั ส่วนเชือ้เพลงิทีใ่ห้
อตัราการไหลเชงิโมลของแก๊สไฮโดรเจนมากทีสุ่ด เมื่อไม่มกีารตดิตัง้เครื่องปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ 
กค็อื เอทานอล ตามมาดว้ยแก๊สชวีภาพ และกลเีซอรอล ตามล าดบั  

เมื่อพจิารณาปรมิาณแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด์ น ้า และแก๊สคารบ์อนไดออกไซด์ที่ได้จาก
เชือ้เพลงิแต่ละชนิด ในการด าเนินงานแบบทีม่แีละไม่มกีารตดิตัง้เครื่องปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ  ดงั
รปูที ่4.7 (ข)-(ง)พบว่าเมือ่เพิม่เครือ่งปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิเขา้ไปยงักระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอ
น ้าจะท าใหม้อีตัราการไหลเชงิโมลของแก๊สคารบ์อนมอนอกไซดแ์ละน ้าน้อยลง และมอีตัราการไหล
เชงิโมลของแก๊สคารบ์อนไดออกไซดเ์พิม่ขึน้ เนื่องจากปฏกิริยิาวอเตอรแ์ก๊สชพิจะท าการเปลีย่นแก๊ส
คารบ์อนมอนอกไซด์และน ้าไปเป็นแก๊สไฮโดรเจนและแก๊สคารบ์อนไดออกไซด ์ส่งผลให้มปีรมิาณ
แก๊สไฮโดรเจนและแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์มากขึ้น ส่วนแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์และน ้าจะมี
ปรมิาณน้อยลง ซึง่ปฏกิริยิานี้จะช่วยในการก าจดัแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด์ทีต่วัอนัตรายต่อการเร่ง
ปฏกิริยิา จากการจ าลองกระบวนการพบว่ากลเีซอรอลเป็นเชือ้เพลงิที่ให้อตัราการไหลเชงิโมลของ
แก๊สคารบ์อนมอนอกไซดน้์อยทีสุ่ด ตามมาดว้ยแก๊สชวีภาพ และเอทานอล ตามล าดบั ส่วนเชือ้เพลงิ
ที่ให้อัตราการไหลเชิงโมลของน ้ าและแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์น้อยที่สุด ก็คือ เอทานอล แก๊ส
ชวีภาพ และกลเีซอรอล ตามล าดบั 

(4) ผลของการเปลีย่นแปลงอุณหภมูขิองเครือ่งปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ 
รปูที่ 4.8 แสดงผลของการเปลีย่นแปลงอุณหภูมขิองเครื่องปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิที่มต่ีอ

ปรมิาณแก๊สผลติภณัฑ ์เมื่อท าการเพิม่เครื่องปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิในกระบวนการการผลติแก๊ส
ไฮโดรเจน ในการศึกษาจะท าการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมขิองเครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊สชพิตัง้แต่ 
473 ถงึ 673 เคลวนิ โดยก าหนดอุณหภูมขิองเครื่องรฟีอรม์เมอรม์คี่าเท่ากบั 1,073 เคลวนิ และ
สภาวะการด าเนินงานอื่น ๆ คงที่ดงัตารางที่ 4.1 จากรูปที่ 4.8 (ก) จะเหน็ได้ว่า เมื่ออุณหภูมขิอง
เครื่องปฏิกรณ์วอเตอร์แก๊สชิพเพิ่มขึ้น จะส่งผลให้การใช้เชื้อเพลิงทุกชนิดสามารถผลิตแก๊ส
ไฮโดรเจนไดน้้อยลง เนื่องจากปฏกิริยิาวอเตอรแ์ก๊สชพิเป็นปฏกิริยิาคายความรอ้นจงึไม่เหมาะกบั
การด าเนินงานที่อุณหภูมสิูง ดงันัน้การด าเนินงานที่อุณหภูม ิ473  เคลวิน จงึสามารถผลิตแก๊ส
ไฮโดรเจนได้สูงที่สุด โดยเชื้อเพลงิที่ให้ร้อยละผลได้ของแก๊สไฮโดรเจนมากที่สุดคอื กลเีซอรอล 
เนื่องจากมปีรมิาณน ้าและแก๊สคารบ์อนมอนอกไซดเ์หลอืมากพอทีจ่ะสามารถเกดิปฏกิริยิาวอเตอร์
แก๊สชพิได้อกีครัง้ โดยปฏกิิรยิาดงักล่าวจะท าการเปลี่ยนน ้าและแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ไปเป็น
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แก๊สไฮโดรเจน ส่งผลใหม้ปีรมิาณแก๊สไฮโดรเจนเพิม่มากขึน้ ตามมาดว้ยแก๊สชวีภาพ และเอทานอล 
ตามล าดบั 

 

 
(ก) 

 
(ข) 
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(ค) 

 
(ง) 

รปูท่ี 4.8 ผลของอุณหภูมขิองเครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊สชพิที่มต่ีอปรมิาณแก๊สผลติภณัฑ์ ที่
อุณหภมูขิองเครือ่งรฟีอรม์เมอร ์1,073 เคลวนิ อตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อนเท่ากบั 1 
และความดนั 1 บาร์: (ก) ร้อยละผลได้ของแก๊สไฮโดรเจน (ข) อตัราการไหลเชงิโมลของแก๊ส
คาร์บอนมอนอกไซด์ (ค) อัตราการไหลเชิงโมลของน ้า และ (ง) อตัราการไหลเชิงโมลของแก๊ส
คารบ์อนไดออกไซด ์
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เมื่อพจิารณาผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมขิองเครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊สชพิที่มต่ีอ
อตัราการไหลเชงิโมลของแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด์ น ้า และแก๊สคารบ์อนไดออกไซด์ ในรูปที่ 4.8 
(ข)-(ง) พบว่าเมื่ออุณหภูมขิองเครื่องปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิเพิม่ขึน้จะท าใหม้อีตัราการไหลเชงิโม
ลของแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์และน ้ าเพิ่มมากขึ้น แ ละมีอัตราการไหลเชิงโมลของแก๊ส
คารบ์อนไดออกไซดล์ดลง เนื่องจากเกดิปฏกิริยิาวอเตอรแ์ก๊สชพิเป็นปฏกิริยิาคายความรอ้นแบบ
ผนักลบัได้ ดงันัน้เมื่ออุณหภูมเิพิม่ขึน้ ท าใหป้ฏกิริยิาด าเนินไปยงัด้านสารตัง้ต้น ส่งผลใหเ้กดิแก๊ส
คาร์บอนมอนอกไซด์กับน ้ ามากขึ้น และมีแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์น้อยลง จากการจ าลอง
กระบวนการพบว่าเอทานอลเป็นเชื้อเพลงิที่ใหอ้ตัราการไหลเชงิโมลของแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด์
มากทีสุ่ด ตามมาดว้ยแก๊สชวีภาพ และกลเีซอรอล ตามล าดบั ส่วนเชือ้เพลงิทีใ่หอ้ตัราการไหลเชงิโม
ลของน ้ าและแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์มากที่สุดคือ กลีเซอรอล แก๊สชีวภาพ และเอทานอล 
ตามล าดบั  

(5) ผลของพลงังาน 

 
รปูท่ี 4.9 ผลของพลงังานในแต่ละหน่วยปฏบิตักิารส าหรบัระบบการผลติแก๊สไฮโดรเจนทีไ่ดจ้าก
เชือ้เพลงิแต่ละชนิด ทีอุ่ณหภมู ิ1,073 เคลวนิ ความดนั 1 บาร ์และอตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้า
ต่อคารบ์อนเท่ากบั 1 

 
ในการวเิคราะห์ผลของพลงังานจะท าการเปรยีบเทยีบพลงังานในแต่ละหน่วยปฏบิตัิการ

ส าหรบักระบวนการผลิตแก๊สไฮโดรเจนที่ได้จากเชื้อเพลงิแต่ละชนิด จากรูปที่ 4.9 จะเห็นได้ว่า
เครื่องรฟีอรม์เมอรเ์ป็นหน่วยปฏบิตักิารที่ต้องการพลงังานมากที่สุด เนื่องจากกระบวนการรฟีอรม์
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มิง่ดว้ยไอน ้าเป็นปฏกิริยิาดูดความรอ้น จงึจ าเป็นต้องใชพ้ลงังานสูงมากในการเกดิปฏกิริยิา ตามมา
ดว้ยเครื่องท าความรอ้น ส่วนเครื่องปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิเป็นหน่วยปฏบิตักิารทีม่กีารปลดปล่อย
พลังงานออกมา เนื่องจากปฏิกิรยิาวอเตอร์แก๊สชิพเป็นปฏิกิริยาคายความร้อน เมื่อพิจารณา
พลงังานทีต่อ้งการในเครื่องรฟีอรม์เมอรพ์บว่า แก๊สชวีภาพเป็นเชือ้เพลงิทีต่อ้งการพลงังานมากทีสุ่ด 
ตามมาดว้ยเอทานอล และกลเีซอรอล ตามล าดบั ส่วนเชือ้เพลงิทีต่้องการพลงังานมากทีสุ่ดส าหรบั
เครื่องท าความรอ้นก็คอื เอทานอล กลเีซอรอล และแก๊สชวีภาพ ตามล าดบั ส าหรบัเครื่องปฏกิรณ์
วอเตอรแ์ก๊สชพิ พบว่ากลเีซอรอลเป็นเชื้อเพลงิที่มกีารปลดปล่อยพลงังานออกมามากทีสุ่ดตามมา
ดว้ยแก๊สชวีภาพ และเอทานอล ตามล าดบั และเมื่อพจิารณาพลงังานทัง้หมด พบว่าเอทานอลเป็น
เชือ้เพลงิทีต่อ้งการพลงังานมากทีสุ่ด ตามมาดว้ยแก๊สชวีภาพ และกลเีซอรอล ตามล าดบั 

(6) ผลของพลงังานสภาวะการด าเนินงานทีเ่หมาะสมของเชือ้เพลงิชนิดต่าง ๆ 
 จากผลการจ าลองกระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอร์มมิง่ด้วยไอน ้า 
สามารถสรปุสภาวะการด าเนินงานทีเ่หมาะสมของการใชเ้ชือ้เพลงิแต่ละชนิดไดด้งัตารางที ่4.4 
 
ตำรำงท่ี 4.4 สภาวะการด าเนินงานทีเ่หมาะสมของการใชเ้ชือ้เพลงิชนิดต่าง ๆ ส าหรบัการผลติแก๊ส
ไฮโดรเจน 

พำรำมิเตอร ์ เอทำนอล กลีเซอรอล แกส๊ชีวภำพ 

สภาวะการด าเนินงานทีเ่หมาะสม 

อุณหภมูขิองเครือ่งรฟีอรม์เมอร ์(เคลวนิ) 

อตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อน 

อุณหภมูขิองเครือ่งวอเตอรแ์ก๊สชพิ     
(เคลวนิ) 

 

องคป์ระกอบของแกส๊ผลิตภณัฑ ์ 

(อตัราการไหลเชิงโมล) 

แก๊สไฮโดรเจน 

แก๊สคารบ์อนมอนอกไซด ์

 

1,073 

5 

473 

 

973 

5 

473 

 

1,073 

5 

473 

ไมม่ี
WGS 

WGS ไมม่ี
WGS 

WGS ไมม่ี
WGS 

WGS 

 

 

2.62 

0.38 

 

 

3.00 

0.004 

 

 

2.03 

0.30 

 

 

2.33 

0.002 

 

 

2.08 

0.32 

 

 

2.40 

0.003 
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น ้า 

แก๊สคารบ์อนไดออกไซด ์

3.88 

0.62 

3.50 

1.00 

4.30 

0.70 

4.00 

1.00 

4.12 

0.68 

3.80 

1.00 

 
4.3.2 ผลของสภำวะกำรด ำเนินงำนของเซลลเ์ช้ือเพลิงชนิดออกไซดแ์ขง็ 
จากผลการศกึษาสภาวะการด าเนินงานของกระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนการรี

ฟอรม์มิง่ดว้ยไอน ้า พบว่าทีค่วามดนั 1 บาร ์อตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อนเท่ากบั 5 
และอุณหภูม ิ1,073 เคลวนิ เป็นสภาวะการด าเนินงานทีเ่หมาะสมทีสุ่ดส าหรบัเชือ้เพลงิทัง้ 3 ชนิด 
ซึง่จากนิยามของอตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อน เมื่อก าหนดใหค้่าดงักล่าวมคี่าเท่ากนั
จะมคีวามหมายว่า น ้าที่ป้อนเขา้มายงัเครื่องรฟีอรม์มิง่มคี่าเท่ากนัแต่ปรมิาณเชื้อเพลงิจะแตกต่าง
กนัขึ้นกบัจ านวนของคารบ์อนในแต่ละเชื้อเพลงิ แต่ในการศกึษาสมรรถนะของระบบร่วมระหว่าง
เซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอนและกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าของเชือ้เพลงิ
ทัง้ 3 ชนิด เพื่อทีจ่ะสามารถท าการเปรยีบเทยีบสมรรถนะของระบบร่วมทีใ่ช้เชือ้เพลงิทัง้ 3 ชนิดได ้
จะมกีารปรบัเปลีย่นสภาวะการด าเนินงานของอตัราการไหลเชงิโมลขาเขา้ โดยใหอ้ตัราการไหลเชงิ
โมลขาเขา้ของเชือ้เพลงิทัง้ 3 ชนิด มคี่าเท่ากนั คอื 1 กโิลโมลต่อชัว่โมง โดยก าหนดใหอ้ตัราส่วน
โดยโมลระหว่างไอน ้าต่อเชือ้เพลงิยงัคงมคี่าเท่ากบั 5 นอกจากนี้จะพจิารณากระบวนการรฟีอรม์มิง่
ดว้ยไอน ้าทีไ่มม่กีารตดิตัง้เครือ่งปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ เนื่องจากต้องเพิม่การตดิตัง้เครื่องปฏกิรณ์
เขา้ไปในกระบวนการอกี 2 หน่วยปฏบิตักิาร (เครื่องปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ และเครื่องท าความ
รอ้น) ขณะทีเ่ครื่องปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิสามารถผลติแก๊สไฮโดรเจนเพิม่ขึน้เพยีง 10 เปอรเ์ซน็ต ์
จงึท าใหก้ระบวนการดงักล่าวอาจจะไมคุ่ม้ทุนทางเศรษฐกจิ 

ตารางที ่4.5 แสดงสภาวะการด าเนินงานมาตรฐานของการผลติแก๊สสงัเคราะห ์โดยใชเ้ชือ้เพลงิ
ชนิดต่าง ๆ และองคป์ระกอบของแก๊สผลติภณัฑท์ี่ได้จากการจ าลองกระบวนการรฟีอรม์มิง่ด้วยไอ
น ้า ส าหรบัการจ าลองกระบวนการผลติไฟฟ้าจากเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบน าโปรตอน
จะใชส้ภาวะการด าเนินงานมาตรฐานดงัตารางที่ 4.2 คอื อุณหภูมขิองเซลล์เชื้อเพลงิ 973 เคลวนิ 
ความดนั 1 บาร์ และความหนาแน่นกระแสไฟฟ้า 10,000 แอมแปร์ต่อตารางเมตร จากนัน้จะ
ท าการศกึษาผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมขิองเซลลเ์ชื้อเพลงิ ความดนัของเซลลเ์ชือ้เพลงิ และ
ความหนาแน่นกระแสไฟฟ้า ที่มผีลต่อก าลงัไฟฟ้าของเซลล์เชื้อเพลงิ และประสทิธภิาพของเซลล์
เชือ้เพลงิ และผลของพลงังาน 
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ตำรำงท่ี 4.5 สภาวะการด าเนินงานมาตรฐานของการผลติแก๊สสงัเคราะห์ โดยใชเ้ชือ้เพลงิชนิดต่าง 
ๆ และองคป์ระกอบของแก๊สผลติภณัฑท์ีไ่ดจ้ากการจ าลองกระบวนการ 

พำรำมิเตอร ์ เอทำนอล กลีเซอรอล แกส๊ชีวภำพ 
สภาวะการด าเนินงานทีเ่หมาะสม 

อุณหภมูขิองเครือ่งรฟีอรม์เมอร ์(เคลวนิ) 
ความดนัของเครือ่งรฟีอรม์เมอร ์(บาร)์ 
อตัราการไหลเชงิโมล (กโิลโมลต่อชัว่โมง) 
อัต ราส่ วนโดยโมลระหว่ า ง ไอน ้ า ต่ อ

เชือ้เพลงิ 
องคป์ระกอบของแกส๊ผลิตภณัฑ ์(อตัราการ
ไหลเชิงโมง, กิโลโมลต่อชัว่โมง) 

แก๊สไฮโดรเจน 
แก๊สมเีทน 
แก๊สคารบ์อนมอนอกไซด์ 

 
1,073 

1 
1 
5 

    
 

 
2.6165 

1.86x10-4 
0.3827 

 
1,073 

1 
1 
5 

 
 

 
3.0453 

9.74x10-5 
0.4542 

 
1,073 

1 
1 
5 

 
 

 
1.041 

3.98x10-5 
0.1588 

 
(1) ผลของอุณหภมูใินเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอน 

 รปูที ่4.10 แสดงผลของการเปลีย่นแปลงอุณหภูมขิองเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบ
น าโปรตอน ในการศกึษาจะท าการเปลีย่นแปลงอุณหภมูติัง้แต่ 773 ถงึ 973 เคลวนิ ในขณะทีส่ภาวะ
การด าเนินงานของหน่วยปฏบิตักิารอื่น ๆ มคี่าคงที ่จากรปูที ่4.10 (ก) และ (ข) พบว่าเมื่ออุณหภูมิ
ของเซลลเ์ชือ้เพลงิสงูขึน้ ส่งผลใหก้ าลงัไฟฟ้าของเซลลเ์ชือ้เพลงิและประสทิธภิาพของเซลลเ์ชือ้เพลงิ
มคี่าสูงขึน้ เน่ืองจากทีอุ่ณหภูมสิูงจะสามารถเกดิปฏกิริยิาไฟฟ้าเคมไีดด้ขี ึน้ ส่งผลให้ค่าศกัยไ์ฟฟ้า
ทางทฤษฎสีูงขึน้ และค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีลดลง โดยค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีที่มคี่าลดลงมากทีสุ่ดคอื
ศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากความต้านทานไฟฟ้า ตามมาด้วยศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากปฏกิริยิา
ไฟฟ้าเคมทีี่ข ัว้แอโนดและขัว้แคโทด ส่วนค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเนื่องจากความแตกต่างของความ
เขม้ขน้ของสารจะมคี่าเพิม่ขึน้เลก็น้อย ดงันัน้จงึส่งผลใหค้่าศกัยไ์ฟฟ้าของเซลลเ์ชือ้เพลงิสูงขึน้ และ
เมื่อค่าศักย์ไฟฟ้าของเซลล์เชื้อเพลิงสูงขึ้นจะส่งผลให้ค่าก าลังไฟฟ้าของเซลล์เชื้อเพลิงและ
ประสทิธภิาพของเซลลเ์ชือ้เพลงิเพิม่ขึน้ตามไปดว้ย  
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(ก) 

 
(ข) 
 

รปูท่ี 4.10 ผลของอุณหภูมขิองเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอนทีม่ต่ีอสมรรถนะ
ของเซลลเ์ชือ้เพลงิ ทีอ่ตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อเชือ้เพลงิเท่ากบั 5 และความดนั 1 บาร:์ (ก) 
ก าลงัไฟฟ้าของเซลลเ์ชือ้เพลงิ และ (ข) ประสทิธภิาพของเซลลเ์ชือ้เพลงิ  
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 เมื่อพจิารณาความแตกต่างของการใช้เชื้อเพลงิทัง้ 3 ชนิด พบว่า ภายใต้สภาวะการ
ด าเนินงาน ณ อุณหภูมหินึ่งๆ เชื้อเพลงิกลเีซอรอลจะผลติแก๊สไฮโดรเจนออกมาปรมิาณมากที่สุด 
ตามมาด้วยเอทานอล และ แก๊สชีวภาพ ตามล าดับ ซึ่งจากการจ าลองกระบวนการพบว่าค่า
ก าลงัไฟฟ้าของเซลลเ์ชือ้เพลงิในระบบร่วมทีใ่ชเ้ชือ้เพลงิกลเีซอรอลจะมคี่ามากทีสุ่ด ตามมาดว้ยเอ
ทานอล และ แก๊สชวีภาพ ตามล าดบั (รปูที่ 4.10 (ก)) ทัง้นี้เนื่องจากผลของแก๊สไฮโดรเจนทีเ่ขา้ไป
ยงัเซลลเ์ชือ้เพลงิ เมื่อแก๊สไฮโดรเจนเขา้ไปยงัเซลล์เชื้อเพลงิมากกว่าจะท าใหไ้ดค้่ าศกัยไ์ฟฟ้าทาง
ทฤษฎมีากขึน้ ค่าศกัยไ์ฟฟ้าซึ่งแปรผนัตรงกบัค่าก าลงัไฟฟ้าจงึมคี่ามากขึน้ตามไปด้วย นอกจากนี้
แก๊สไฮโดรเจนทีม่ปีรมิาณมากขึน้จะสามารถแพร่จากทางเขา้ไปยงัผวิสมัผสัระหว่างขัว้แอโนดและอิ
เลก็โทรไลต์ (anode-electrolyte interface) ง่ายขึน้ จงึส่งผลใหค้่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากความ
แตกต่างของความเข้มข้นของสารมคี่าลดลง จากการจ าลองกระบวนการพบว่า กลเีซอรอลเป็น
เชือ้เพลงิทีม่คี่าศกัยไ์ฟฟ้าและก าลงัไฟฟ้าของเซลลเ์ชือ้เพลงิสงูทีสุ่ด ตามมาดว้ยเอทานอล และ แก๊ส
ชวีภาพ ตามล าดบั   

นอกจากนี้ผลจากการจ าลองกระบวนการแสดงให้เหน็ว่าเชือ้เพลงิที่มปีระสทิธภิาพของ
เซลล์เชื้อเพลิงสูงที่สุดคือ แก๊สชีวภาพ เอทานอล และกลีเซอรอล ตามล าดบั (รูปที่ 4.10 (ข)) 
เน่ืองจากแก๊สชวีภาพเป็นเชือ้เพลงิทีม่กีารป้อนแก๊สเขา้ไปยงัเซลล์เชื้อเพลงิ (แก๊สไฮโดรเจน แก๊ส
มีเทน และแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์) ในปริมาณน้อย (ตารางที่ 4.5) เมื่อเทียบกับการผลิต
กระแสไฟฟ้า จงึส่งผลใหแ้ก๊สชวีภาพมปีระสทิธภิาพของเซลลเ์ชือ้เพลงิสงูทีสุ่ด  

(2) ผลของความดนัในเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอน 
 รปูที ่4.11 แสดงผลของการเปลีย่นแปลงความดนัของเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบ
น าโปรตอน ในการศกึษาจะท าการเปลีย่นแปลงความดนัตัง้แต่ 1 ถงึ 5 บาร ์ในขณะทีส่ภาวะการ
ด าเนินงานของหน่วยปฏบิตักิารอื่น ๆ มคี่าคงที ่จากรปูที ่4.8 (ก) และ (ข) พบว่าเมื่อความดนัของ
เซลลเ์ชือ้เพลงิเพิม่ขึน้ ส่งผลใหก้ าลงัไฟฟ้าของเซลลเ์ชือ้เพลงิและประสทิธภิาพของเซลลเ์ชือ้เพลงิมี
ค่าสูงขึน้ เนื่องจากการเพิม่ความดนัจะส่งผลให้ความดนัย่อยของแก๊สไฮโดรเจนที่ช่องทางเขา้ของ
เชื้อเพลงิ และแก๊สออกซเิจนที่ช่องทางเข้าของอากาศเพิม่ขึ้น ท าให้ได้ค่าศักย์ไฟฟ้าทางทฤษฎี
สูงขึน้ นอกจากนี้เมื่อความดนัสูงขึน้ ความดนัย่อยของทัง้ไฮโดรเจน ออกซเิจน และน ้าจะมคี่ามาก
ขึน้ จะท าใหส้ามารถแพร่จากทางเขา้ไปยงับรเิวณทีท่ าปฏกิริยิาหรอืผวิสมัผสัระหว่างขัว้อเิลก็โทรด
และอเิลก็โทรไลต์ (electrode-electrolyte interface) ดขีึน้ ส่งผลให้ค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจาก
ความแตกต่างของความเขม้ขน้ของสารมคี่าลดลง ดงันัน้จงึส่งผลใหค้่าศกัยไ์ฟฟ้าของเซลลเ์ชือ้เพลงิ
สงูขึน้ และยงัส่งผลใหค้่าก าลงัไฟฟ้าของเซลลเ์ชือ้เพลงิ และประสทิธภิาพของเซลลเ์ชือ้เพลงิเพิม่ขึน้
อกีดว้ย  
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(ก) 

 

 
(ข) 
 

รปูท่ี 4.11 ผลของความดนัของเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอนทีม่ต่ีอสมรรถนะ
ของเซลลเ์ชือ้เพลงิ ทีอ่ตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อเชือ้เพลงิเท่ากบั 5 และอุณหภูมขิองเซลล์
เชือ้เพลงิ 973 เคลวนิ: (ก) ก าลงัไฟฟ้าของเซลลเ์ชือ้เพลงิ และ (ข) ประสทิธภิาพของเซลลเ์ชือ้เพลงิ 
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โดยแนวโน้มของค่าก าลงัไฟฟ้าของเซลลเ์ชือ้เพลงิและประสทิธภิาพของเซลลเ์ชือ้เพลงิ 
ของการใชเ้ชื้อเพลงิทัง้ 3 ชนิดจะเหมอืนในกรณีทีศ่กึษาผลอุณหภูมขิองเซลลเ์ชื้อเพลงิ ซึง่จากการ
จ าลองกระบวนการพบว่า กลีเซอรอลเป็นเชื้อเพลิงที่มคี่าศักย์ไฟฟ้าและก าลงัไฟฟ้าของเซลล์
เชือ้เพลงิสูงทีสุ่ด ตามมาดว้ยเอทานอล และแก๊สชวีภาพ ตามล าดบั ส่วนเชือ้เพลงิทีม่ปีระสทิธภิาพ
ของเซลลเ์ชือ้เพลงิสงูทีสุ่ดคอื แก๊สชวีภาพ เอทานอล และกลเีซอรอล ตามล าดบั  

(3) ผลของความหนาแน่นกระแสไฟฟ้า 
 รูปที่ 4.12 แสดงผลของการเปลี่ยนแปลงความหนาแน่นกระแสไฟฟ้าของเซลล์เชื้อเพลงิ
ชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอน ในการศกึษาจะท าการเปลีย่นแปลงความหนาแน่นกระแสไฟฟ้า
ตัง้แต่ 8,000 ถึง 12,000 แอมแปร์ต่อตารางเมตร ในขณะที่สภาวะการด าเนินงานของหน่วย
ปฏิบัติการอื่น ๆ มีค่าคงที่ จากรูปที่ 4.12 (ก) พบว่าเมื่อความหนาแน่นกระแสไฟฟ้าเพิ่มขึ้น 
ก าลงัไฟฟ้ามคี่าเพิม่ขึน้ แต่การเพิม่หนาแน่นกระแสไฟฟ้าส่งผลใหค้่าศกัยไ์ฟฟ้าของเซลลเ์ชือ้เพลงิ
ลดลง เนื่องจากค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีทัง้ 3 ชนิด คอืค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากปฏกิริยิาไฟฟ้า
เคม ีค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากความต้านทานไฟฟ้า และค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากความ
แตกต่างของความเขม้ขน้ของสาร จะมคี่าเพิม่ขึน้ตามการเพิม่ขึน้ของความหนาแน่นกระแสไฟฟ้า 
จากการจ าลองกระบวนการพบว่า กลเีซอรอลเป็นเชือ้เพลงิที่มคี่าก าลงัไฟฟ้าของเซลลเ์ชื้อเพลงิสูง
ทีสุ่ด ตามมาดว้ยเอทานอล และแก๊สชวีภาพ ตามล าดบั ซึง่การทีก่ าลงัไฟฟ้าของเซลลเ์ชือ้เพลงิมคี่า
เพิม่ขึน้ ส่งผลใหป้ระสทิธภิาพของเซลลเ์ชือ้เพลงิมคี่าเพิม่ขึน้ตามไปดว้ย (รปูที ่4.12 (ข))  

(4) ผลของพลงังาน 
ในการวเิคราะหผ์ลของพลงังานจะท าการเปรยีบเทยีบพลงังานในกระบวนการผลติไฟฟ้าที่

ได้จากเชื้อเพลงิชนิดต่าง ๆ โดยใช้สภาวะการด าเนินงานที่อุณหภูมขิองเครื่องท าความร้อน 473 
เคลวนิ อุณหภมูขิองเครือ่งรฟีอรม์เมอร ์1,073 เคลวนิ อุณหภูมขิองขัว้แอโนด 973 เคลวนิ อุณหภูมิ
ของขัว้แคโทด 973 เคลวนิ และความดนั 1 บาร์ เมื่อพจิารณาผลของพลงังานของการจ าลอง
กระบวนการรฟีอรม์มิง่ด้วยไอน ้าและการจ าลองกระบวนการเซลลเ์ชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบ
น าโปรตอน โดยในส่วนของการจ าลองกระบวนการรฟีอรม์มิง่ด้วยไอน ้าจะประกอบไปด้วยหน่วย
ปฏบิตักิารเครื่องท าความรอ้น และเครื่องรฟีอรม์เมอร์ พบว่าการจ าลองกระบวนการดงักล่าวจะมี
ความต้องการพลงังาน เนื่องจากปฏกิริยิารฟีอร์มมิง่เป็นปฏกิริยิาดูดความรอ้น ขณะที่การจ าลอง
กระบวนการเซลล์เชื้อเพลิงชนิดออกไซด์แข็งแบบน าโปรตอนจะมีปลดปล่อยพลังงานออกมา 
เนื่องจากเกดิปฏกิริยิาไฟฟ้าเคมใีนเซลล์เชื้อเพลงิ ซึง่ปฏกิริยิาดงักล่าวเป็นปฏกิริยิาคายความรอ้น 
จากการจ าลองกระบวนการพบว่า กลเีซอรอลเป็นเชื้อเพลงิที่มคีวามต้องการพลงังานและมกีาร
ปลดปล่อยพลงังานออกมามากทีสุ่ด ตามมาดว้ยเอทานอล และแก๊สชวีภาพ ตามล าดบั และเมื่อท า
การวเิคราะหถ์งึผลรวมพลงังานของระบบร่วมของเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอน
และกระบวนการรฟีอรม์มิง่ด้วยไอน ้า (รปูที ่4.13) พบว่า การด าเนินงานของเชือ้เพลงิทุกชนิดเป็น
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ระบบทีม่คีวามต้องการพลงังาน โดยกลเีซอรอลจะมคีวามต้องการพลงังานมากทีสุ่ด ตามมาดว้ยเอ
ทานอล และแก๊สชวีภาพ ตามล าดบั 

 
 (ก) 

 
(ข) 

รปูท่ี 4.12 ผลของความหนาแน่นกระแสไฟฟ้าของเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอน
ทีม่ต่ีอสมรรถนะของเซลลเ์ชือ้เพลงิ ทีอ่ตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อเชือ้เพลงิเท่ากบั 5 อุณหภูมิ
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ของเซลลเ์ชือ้เพลงิ 973 เคลวนิ และความดนั 1 บาร:์ (ก) ก าลงัไฟฟ้าของเซลลเ์ชือ้เพลงิ และ (ข) 
ประสทิธภิาพของเซลลเ์ชือ้เพลงิ 

 

รปูท่ี 4.13 ผลรวมพลงังานของระบบร่วมของเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอนและ
กระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าทีไ่ดจ้ากเชือ้เพลงิแต่ละชนิด 
 
ตำรำงท่ี 4.6 สภาวะการด าเนินงานทีเ่หมาะสมของเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอน  

และสมรรถนะทางไฟฟ้าของระบบรว่มเมือ่ใชเ้ชือ้เพลงิชนิดต่าง ๆ   
พำรำมิเตอร ์ เอทำนอล กลีเซอรอล แกส๊

ชีวภำพ 
สภาวะการด าเนินงาน 
อุณหภมูขิองเซลลเ์ชือ้เพลงิ (เคลวนิ) 
ความดนัของเซลลเ์ชือ้เพลงิ (บาร)์ 
ความหนาแน่นกระแสไฟฟ้า (แอมแปร์ต่อตาราง
เมตร) 
สมรรถนะทางไฟฟ้า 
ก าลังไฟฟ้าของเซลล์เชื้อเพลิง (วัตต์ต่อต่อตาราง
เมตร) 
ประสทิธภิาพของเซลลเ์ชือ้เพลงิ (เปอรเ์ซน็ต)์ 
ผลรวมพลงังานของระบบรว่ม (กโิลวตัต)์ 

 
973 
5 

12,000 
 

7437.33 
35.67 

    62.61  

 
973 
5 

12,000 
 

7487.39 
25.66 
75.8 

 
973 
5 

12,000 
 

7177.2 
51.92 
8.16 
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(5) สภาวะการด าเนินงานทีเ่หมาะสมของเชือ้เพลงิชนิดต่าง ๆ 
  จากผลการจ าลองกระบวนการผลติไฟฟ้าจากระบบร่วมระหว่างเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซด์
แขง็แบบน าโปรตอน สามารถสรุปสภาวะการด าเนินงานเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบน า
โปรตอนเมื่อใช้เชื้อเพลงิชนิดต่าง ๆ ได้ดงัตารางที่ 4.6 นอกจากนี้ตารางที่ 4.6 ยงัแสดงผลของ
สมรรถนะทางไฟฟ้าของระบบรว่มเมือ่ใชเ้ชือ้เพลงิต่างชนิดกนัดว้ย 
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บทท่ี 5 
การเปรียบเทียบสมรรถนะของเซลลอิ์เลก็โทรไลซิสชนิดออกไซดแ์ขง็

แบบท่ีมีการเติมและไม่เติมมีเทน 
 

5.1 วิธีการด าเนินงาน 
  หวัขอ้ที ่5.1.1 แสดงการด าเนินงานของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็และเซลล์อิ
เลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็ ในขณะทีห่วัขอ้ที่ 5.1.2 จะแสดงแบบจ าลองทาง
ไฟฟ้าเคมขีองเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็และเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิด
ออกไซดแ์ขง็ ส่วนหวัขอ้ที ่5.1.3 จะแสดงพารามเิตอรท์ีเ่ป็นตวับ่งชีส้มรรถนะของเซลลอ์เิลก็โทรไล
ซสิชนิดออกไซดแ์ขง็และเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ 
 5.1.1 การด าเนินงานของเซลลอิ์เลก็โทรไลซิสชนิดออกไซดแ์ขง็และเซลลอิ์เลก็โทรไล
ซิสท่ีมีเช้ือเพลิงช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ 

5.1.1.1 การด าเนินงานของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็ 
  รปูที ่5.1 (ก) แสดงการด าเนินงานของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็ส าหรบั
การผลติกีสไฮโดรเจน ไอน ้าจะถูกป้อนเข้าทางด้านขัว้แคโทดและแพร่เข้าสู่รูพรุนของขัว้แคโทด 
จากนัน้ไอน ้าจะถูกท าให้แตกตวัโดยกระแสไฟฟ้าซึ่งจะได้โมเลกุลของไฮโดรเจนและออกซิเจน
ไอออน (สมการที ่(5.1)) ณ พืน้ผวิระหว่างขัว้แคโทดและอเิลก็โทรไลต ์หลงัจากนัน้ออกซเิจนไอออน
จะเคลื่อนที่ผ่านอิเล็กโทรไลต์ไปยงัขัว้แอโนดและจะถูกออกซไิดซ์ได้ออกมาเป็นโมเลกุลของแก๊ส
ออกซเิจน (สมการที่ (5.2)) ปฏกิิรยิารวมในการผลติแก๊สไฮโดรเจนผ่านเซลล์อเิลก็โทรไลซสิชนิด
ออกไซดแ์ขง็ แสดงดงัสมการที ่(5.3) 

ทีข่ ัว้แคโทด: - 2-

2 2H O + 2e  H  + O  (5.1) 

ทีข่ ัว้แอโนด: 2- -

2

1
O   O  + 2e

2
  (5.2) 

ปฏกิริยิารวม: 
2 2 2

1
H O  H  + O

2
  (5.3) 

 
5.1.1.2 การด าเนินงานของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ 

การด าเนินงานของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ส าหรบัการผลติ
แก๊สไฮโดรเจนแสดงดงัรปูที ่5.1 (ข) เช่นเดยีวกบัเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็ ไอน ้าถูก
ป้อนเขา้มายงัขัว้โทดและถูกรดีวิซเ์ป็นแก๊สไฮโดรเจนและออกซเิจนไอออน (สมการที ่(5.4)) ในกรณี
ของเซลล์อเิลก็โทรไลซสิที่มเีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็แก๊สผสมระหว่างมเีทนและไอน ้าจะถูก
ป้อนเขา้สู่ข ัว้แอโนด ซึง่เกดิปฏกิริยิารฟีอรม์มงิของมเีทนดว้ยไอน ้า (สมการที ่(5.5)) และปฏกิริยิาวอ
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(ก) (ข) 

รปูท่ี 5.1 แผนภาพของกระบวนการผลติกสีไฮโดรเจนจาก (ก) เซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซด์
แขง็ และ (ข) เซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็  
 

เตอรแ์ก๊สชฟิ (สมการที ่(5.6)) สามารถเกดิขึน้ไดท้ีพ่ ืน้ผวิของขัว้แอโนด แก๊สไฮดดรเจนทีเ่กดิจาก 2 
ปฏกิริยิาดงักล่าว จะแพร่เขา้สู่ข ัว้แอโนดและท าปฏกิริยิากบัออกซเิจนไอออนที่เคลื่อนที่มาจากขัว้
แคโทดเพื่อผลติกระแสไฟฟ้า (สมการที ่(5.7))  
 ทีข่ ัว้แคโทด: - 2-

2 2H O + 2e  H  + O  (5.4) 
ทีข่ ัว้แอโนด: 4 2 2CH  + H O  CO + 3H  (5.5) 

 2 2 2CO + H O  CO  + H  (5.6) 
 2- -

2 2H  + O   H O + 2e  (5.7) 
ปฏกิริยิารวม: 4 2 2 2CH  + 2H O  CO  + 4H  (5.8) 

 
 5.1.2 แบบจ าลองทางไฟฟ้าเคมีของเซลลอิ์เลก็โทรไลซิสชนิดออกไซดแ์ขง็และเซลลอิ์
เลก็โทรไลซิสท่ีมีเช้ือเพลิงช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ 

แบบจ าลองทางไฟฟ้าเคมนี ามาใชใ้นการท านายค่าศกัยไ์ฟฟ้าของ เซลล์อิ เ ล็ก โทรไลซิส
ชนิดออกไซด์แขง็และเซลล์อิเลก็โทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็ โดยสมมตฐิานที่ใช ้
คอื (1) การด าเนินงานทีส่ภาวะคงตวั (2) กระบวนการแบบไม่มกีารสูญเสยีความรอ้ย (3) ไม่มคีวาม
ดนัลด (4) แก๊สทุกชนิดมพีฤตกิรรมแบบแก๊สในอุดมคต ิและ (5) มเีพยีงแก๊สไฮโดรเจนเท่านัน้ทีถู่ก
ออกซไิดซแ์ละถูกรดีวิซท์ีข่ ัว้แอโนดและขัว้แคโทด  
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5.1.2.1 แบบจ าลองของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็ 
เซลล์อเิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซด์แขง็ต้องกี่พลงังานไฟฟ้าจากภายนอกเพื่อแยกโมเลกุล

ของน ้ าให้เป็นไฮโดรเจนและออกซิเจน พลังงานไฟฟ้าดังกล่าวจะถูกแสดงในเทอมของความ
หนาแน่นก าลงัไฟฟ้าทีป้่อนเขา้ (power density input) ซึง่สามารถค านวณไดจ้ากค่าศกัยไ์ฟฟ้าและ
ความหนาแน่นกระแสไฟฟ้า ดงัสมการ  
 SOEC SOECP JV  (5.9) 
โดยที ่ SOECP  คอืความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้า (W m-2) J  คอืความหนานแน่นกระสไฟฟ้า (A m-2) 
และ  SOECV  คอืค่าศกัยไ์ฟฟ้าของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็ (V) 
 ค่าศกัย์ไฟฟ้าขณะวงจรเปิด (open-circuit voltage) สามารถค านวณได้จากสมการของ
เนินส์ โดยค่าศักย์ไฟฟ้าขณะวงจรเปิดของเซลล์อิเล็กโทรไลซิสชนิดออกไซด์แข็งหมายถึงค่า
ศกัยไ์ฟฟ้าทีน้่อยทีสุ่ดทีต่อ้งการในการผลติแก๊สไฮดดรเจน  

 2 2

2

0.5

H O0

H O

ln
2

P PRT
E E

F P

 
   

  

 (5.10) 

โดยที่ E  คอื ค่าศกัย์ไฟฟ้าขณะวงจรเปิด (V) 0E  คอื ค่าศกัยศ์กัยไ์ฟฟ้าที่สภาวะความดนั
มาตรฐาน (V) R คอืค่าคงทีข่องแก๊ส (J mol-1K-1) T คอือุณหภูมใินการด าเนินงาน (K) F คอืค่าคงที่
ของฟาราเดย ์ (C mol-1) และ 

2HP , 
2OP  และ 

2H OP  คอื ความดนัย่อยของแก๊สไฮโดรเจน แก๊ส
ออกซเิจนและไอน ้า ตามล าดบั (bar) 

เมื่อเซลล์อิเล็กโทรไลซิสชนิดออกไซด์แข็งด าเนินงาน ค่าศักย์ไฟฟ้าที่แท้จริง (ค่า
ศกัยไ์ฟฟ้า) จะมคี่ามากกว่าค่าศกัยไ์ฟฟ้าขณะวงจรเปิดเน่ืองจากมคี่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเกดิขึน้ ซึง่
ค่าศกัยไ์ฟฟ้าทีแ่ทจ้รงิแสดงดงัสมการ 

SOEC conc act ohmV E        (5.11) 
 
ศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอนมวล ( conc ) เป็นค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีที่เกดิจาก

การถ่ายโอนมวลขององคป์ระกอบของแก๊สในขัว้อเิลก็โทรด ความเขม้ขน้ของสารตัง้ต่นจะมคี่าลดลง
เนื่องจากการเกดิปฏกิริยิาในขัว้อเิลก็โทรด ดงันัน้ความต้านทานการแพร่ของแก๊สในขัว้อเิลก็โทรด
จะปรากฏขึ้นอย่างชดัเจน ความเขม้ข้นหรอืความดนัของแก๊สที่พื้นผวิระหว่างขัว้อเิลก็โทรดและอิ
เลก็โทรไลต์จะมคีวามแตกต่างกบัช่องการไหลของแก๊ส โดยค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากการถ่าย
โอนมวลสามารถเขยีนไดด้งัสมการ  

 2 2

2 2

TPB

H ,ca H O,ca

, TPB

H ,ca H O,ca

ln
2

conc ca

P PRT

F P P


 
  

  

 (5.12) 
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 2

2

0.5
TPB

O ,an

,

O ,an

ln
2

conc an

PRT

F P


  
   
    

 (5.13) 

โดยตวัหอ้ย “ca” และ “an” หมายถงึ ขัว้แคโทดและขัว้แอโนด ตามล าดบั are the cathode และ 
anodeตามล าดบั และตวัยก “TPB” หมายถงึขอบเขตทีข่ ัว้อเิลก็โทรด อเิลก็โทรไลต์ และแก๊สมา
สมัผสักัน หรอืเรยีกอีกอย่างว่าพื้นผิวระหว่างขัว้อิเล็กโทรดและอิเล็กโทรไลต์ ซึ่งเ ป็นบรเิวณที่
ปฏกิริยิาทางไฟฟ้าเคมเีกดิขึน้ ความดนัของแก๊สไฮโดรเจน (

2

TPB

HP ) และ ไอน ้า (
2

TPB

H OP ) พื้นผวิ
ระหว่างขัว้อเิลก็โทรดและอเิลก็โทรไลต์ สามารถค านวณไดจ้ากสมการที ่(5.14) ถงึ (5.15) [35] 

 
2 2

TPB ca
H ,ca H ,ca eff

ca 2

RTJ
P P

D F


   (5.14)

 

 
2 2

TPB ca
H O,ca H O,ca eff

ca 2

RTJ
P P

D F


   (5.15) 

โดยที่ ca  คอืความหนาของขัว้แคโทด (m) และ eff

caD คอืสมัประสทิธิก์ารแพร่ประสทิธผิล 
(effective diffusivity coefficient) ของก๊าซที่ด้านขัว้แคโทด (m2 s-1) ซึ่งสามารถอธบิายโดย
สมัประสทิธิก์ารแพรแ่บบ ordinary และ Knudsen diffusions [35] ดงัสมการ 

 2 2

2 2

H O,ca H ,caeff eff eff

ca H H O

P P
D D D

P P

   
    
   

 (5.16) 

สมัประสทิธิก์ารแพรป่ระสทิธผิลขององคป์ระกอบ A ( eff

AD ) สามารถค านวณไดจ้าก  

 
eff

A AB Ak

1 1 1

D D D





 
  

 
 (5.17) 

โดยที ่   คอืความคดเคีย้วของขัว้อเิลก็โทรด   คอืความพรุนของขัว้อเิลก็โทรด ABD  คอื
สมัประสทิธิก์ารแพร่ของสาร 2 ชนิด (m2s-1) และ AkD  คอืสมัประสทิธิก์ารแพร่แบบ Knudsen ของ
สารชนิด A (m2s-1) 

เนื่องจากมเีพยีงแก๊สออกซเิจนเกดิขึน้ทางดา้นขัว้แอโนด ดงันัน้ความดนัของแก๊สออกซเิจน
ทีพ่ืน้ผวิระหว่างขัว้อเิลก็โทรดและอเิลก็โทรไลต์ (

2

TPB

OP ) จะเกดิจากความแตกต่างของความดนัในขัว้
แอโลด และแก๊สออกซเิจนจะถูกถ่ายโอนในขัว้อเิลก็โทรดโดยวธิกีารแพร่ผ่าน (permeation) แทน
การแพรก่ระจาย (diffusion) แก๊สออกซเิจนทีพ่ืน้ผวิระหว่างขัว้อเิลก็โทรดและอเิลก็โทรไลต์ สามารถ
หาไดจ้าก 

 
2 2

TPB 2 an
O ,an O ,an

2 g

JRT
P P

FB

 
    

 

 (5.18) 

โดยที ่   คอืความหนืดพลศาสตรข์องแก๊สออกซเิจน (kg m-1 s-1) ซึง่เป็นฟงัก์ชัน่ของ temperature 
และ 

gB คอืความสามารถในการแพร่ของสาร ซึง่หาไดจ้ากความสมัพนัธข์อง Kozeny–Carman ดงั
สมการ 
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 

 
3

2

2
2

72 1
gB r



 



 (5.19) 

ศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองมาจากปฏกิริยิาไฟฟ้าเคม ี ( act ) เป็นค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีทีเ่กดิ
จากค่าไคเนตกิของปฏกิิรยิาที่ข ัว้อเิลก็โทรด สมการของ Butler-Volmer (สมการที่ (5.20)) ถูก
น ามาใชเ้พื่ออธบิายค่าศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีเน่ืองมาจากปฏกิริยิาไฟฟ้าเคม ี 

 
  , ,

0,

2 1 2
exp exp  , i = ca, an

act i act i

i

F F
J J

RT RT

        
     

    
 (5.20) 

โดยที ่
0,iJ  คอืความหนาแน่นกระแสแลกเปลีย่นของขัว้อเิลก็โทรด (A m-2) และ   สมัประสทิธิก์าร

ถ่ายเทประจุ โดยปกตจิะมคี่าเท่ากบั 0.5 ค่าความหนาแน่นกระแสแลกเปลี่ยนของขัว้อเิลก็โทรด 
แสดงดงัสมการ  

 0 exp  , i = ca, an
2

i
i i

ERT
J k

F RT

 
  

 
 (5.21) 

โดยที ่ ik  คอื pre-exponential factor ( -1m-2) และ iE  คอื พลงังานกระตุน้ (J mol-1) 
ศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีเน่ืองจากความตา้นทานไฟฟ้า ( ohm )เป็นค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีทีเ่กดิจาก

ความต้านทานการไหลของไอออนและการน าอิเล็กตรอนในอิเล็กโทรไลต์และขัว้อิเล็กโทรด 
ตามล าดบั ซึง่จะมคี่าขึน้กบัความหนาและค่าการน า (ไฟฟ้าหรอืไอออน) ขององคป์ระกอบของเซลล ์
ค่าศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีเน่ืองจากความต้านทานไฟฟ้าซึง่เป็นไปตามกฎของโอหม์ สามารถแสดงไดด้งั
สมการ 

 ca ele an

ca ele an

ohm J
  


  

 
   

 
 (5.22) 

 
3

3

ele

10.3 10
33.4 10 exp

T


  
   

 
 (5.23) 

โดยที่  และ   คอืความหนาและค่าการน า (ไฟฟ้าหรอืไอออน) ขององค์ประกอบของเซลล ์
ตามล าดบั. 

จากแบบจ าลองทางไฟฟ้าเคม ีอตัราการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากปฏกิริยิาไฟฟ้าเคมสีามารถ
ประเมณิค่าไดจ้ากสมการที ่(5.24) ซึง่เป็นไปตามกฎของหาราเดย ์ 

 
ele

2

J
R

F
  (5.24) 

โดยที ่ eleR  คอือตัราการเกดิปฏกิริยิาไฟฟ้าเคม ี(mol s-1 m-2). 
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5.1.2.2 แบบจ าลองของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซด ์
เช่นเดยีวกนักบัเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็ ไอน ้าถูกแตกโมเลกุลกลายเป็นแก๊ส

ไฮโดรเจนและแก๊สออกซเิจน  เมื่อมกีารใส่กระแสไฟฟ้าเขา้ไปยงั เซลลอ์เิลก็โทรไลซสิที่มเีชือ้เพลงิ
ช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ สมการที ่(5.9) ถูกน ามาใชใ้นการค านวณหาความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้าทีต่้อง
ป้อนเข้า แต่เน่ืองจากรูปแบบของเซลล์อิเล็กโทรไลซิสที่มเีชื้อเพลิงช่วยชนิดออกไซด์แข็งนัน้
ประกอบไปด้วยขัว้แคโทดของเซลล์อิเล็กโทรไลซิสชนิดออกไซด์แข็งและขัว้แอโนดของเซลล์
เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็ ดงันัน้ค่าศกัย์ไฟฟ้าของเซลล์อิเลก็โทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิด
ออกไซดจ์งึสามารถค านวณไดจ้ากค่าศกัยไ์ฟฟ้าของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็และเซลล์
เชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็ โดยค่าศกัยไ์ฟฟ้าขณะวงจรเปิดของเซลล์อเิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซด์
แขง็หมายถึงค่าศกัยไ์ฟฟ้าที่น้อยที่สุดที่ต้องการในการผลติแก๊สไฮโดรเจน ส่วนในกรณีของเซลล์
เชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็ ค่าศกัยไ์ฟฟ้าขณะวงจรเปิดหมายถงึค่าศกัยไ์ฟฟ้าทีม่ากทีสุ่ดทีส่ามารถ
ผลติกระแสไฟฟ้าได้ เน่ืองจากมคี่าศกัย์ไฟฟ้าสูญเสยีเกิดขึน้ ดงันัน้ค่าศกัย์ไฟฟ้าของเซลล์อิเล็ก
โทรไลซิสที่มีเชื้อเพลิงช่วยชนิดออกไซด์จะมีค่าต ่ ากว่าค่าศักย์ไฟฟ้าขณะวงจรเปิดของเซลล์
เชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็ แต่จะมคี่ามากกว่าค่าศกัยไ์ฟฟ้าขณะวงจรเปิดของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิ
ชนิดออกไซด์แขง็ ตามล าดบั โดยเมื่อการท างานของเซลล์อิเล็กโทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิด
ออกไซดเ์ป็นการด าเนินการรว่มกนัระหว่างเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็และเซลลเ์ชือ้เพลงิ
ชนิดออกไซด์แขง็ ดงันัน้แบบจ าลองทางไฟฟ้าเคมขีองเซลล์อเิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซด์แขง็และ
เซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็จงึถูกน ามาใช้ส าหรบัเซลล์อเิล็กโทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิด
ออกไซด ์

ส าหรบัเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิที่มเีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็ ค่าศกัยไ์ฟฟ้า ( SOFECV ) มา
จากการรวมกนัของค่าศกัยไ์ฟฟ้าของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็และเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิด
ออกไซดแ์ขง็ ซึง่สามารถแจกแจงไดด้งัสมการ 
 SOFEC SOEC SOFCV V V   (5.25) 
 

, ,( ) ( )SOFEC SOEC loss SOEC SOFC loss SOFCV E E      (5.26) 
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0.5

, ,0

,

,

ln
2

ln
2

H ca O an

SOFEC SOEC loss SOEC
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



  
    
    

  
    
    

 (5.27) 

โดยที ่ SOECV  และ SOFCV คอื ค่าศกัยไ์ฟฟ้าของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็และเซลล์
เชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็ (V) ตามล าดบั SOECE  และ SOFCE  ค่าศกัยไ์ฟฟ้าขณะวงจรเปิดของ
เซลล์อิเล็กโทรไลซิสชนิดออกไซด์แข็งและเซลล์เชื้อเพลิงชนิดออกไซด์แข็ง  (V) ตามล าดับ 
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,loss SOEC  และ 
,loss SOFC  คอืค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็และ

เซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็ (V) ตามล าดบั. 
เนื่องจากทัง้เซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็และเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็มคี่า

ค่าศกัยศ์กัยไ์ฟฟ้าทีส่ภาวะความดนัมาตรฐานเหมอืนกนั จงึสมการละพจน์ 0

SOECE  และ 0

SOFCE  ใน
สมการที ่(5.27) ได ้ดงันัน้ค่าศกัยไ์ฟฟ้าของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็
สามารถค านวณไดจ้ากสมการที ่(5.28) 

 2 2

2 2

H ,ca H O,an

H O,ca H ,an

ln
2

SOFEC conc act ohm

P PRT
V

F P P
  

 
    

  

 (5.28) 

ศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอนมวล ( conc ) สามารถหาไดจ้าก 

 2 2

2 2

TPB

H ,ca H O,ca
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H ,ca H O,ca

ln
2
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F P P


 
  

  

 (5.29) 
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F P P


 
  

  

 (5.30) 

เมื่อสมมติว่าปฏกิิรยิาเกิดที่พื้นผวิระหว่างขัว้อิเล็กโทรดและอิเล็กโทรไลต์ ดงันัน้ 
2

TPB

H ,caP  และ 

2

TPB

H O,caP  สามารถค านวณไดจ้ากสมการที ่(5.14) และ (5.15) ตามล าดบั ความดนัของแก๊สไฮโดรเจน
และไอน ้าทีพ่ืน้ผวิระหว่างขัว้แอโนดและอเิลก็โทรไลต ์สามารถค านวณไดจ้าก 

 
2 2

TPB an
H ,an H ,an eff

an 2

RTJ
P P

D F


   (5.31) 

 
2 2

TPB an
H O,an H O,an eff

an 2

RTJ
P P

D F


   (5.32) 

โดยที ่ eff

anD  สมัประสทิธิก์ารแพร่ประสทิธผิล (effective diffusivity coefficient) ของแก๊สดา้น
ขัว้แอโนด (m2s-1)  

ศกัย์ไฟฟ้าสูญเสียเน่ืองมาจากปฏกิิรยิาไฟฟ้าเคมแีละศักย์ไฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากความ
ต้านทานไฟฟ้าของเซลล์อเิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็สามารถค านวณโดยใช้
สมการเหมอืนกบักรณีเซลล์อเิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซด์แขง็ (สมการที่ (5.20) ถงึ (5.21)) แต่
พารามเิตอรท์ีใ่ชใ้นการค านวณจะขึน้กบัวสัดุของขัว้อเิลก็โทรด.  

เนื่องจากไม่มขีอ้มูลทางดา้นไคเนตกิซึง่ขึน้กบัชนิดของวสัดุที่ใช้ ในงานนี้จงึใช้แบบจ าลอง 
ณ ภาวะสมดุล ในการท านายการเกดิปฏกิริยิารฟีอรม์มงิดว้ยไอน ้าและปฏกิริยิาวอเตอรแ์ก๊สชฟิ โดย
ค่าคงทีส่มดุลของปฏกิริยิารฟีอรม์มงิดว้ยไอน ้าและปฏกิริยิาวอเตอรแ์ก๊สชฟิ แสดงดงัสมการ 
  10 4 3 2

, 1.0267 10 exp 0.2513 0.3665 0.5810 27.134 3.2770eq SRK Z Z Z Z        
  (5.33) 
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  3 2

, exp 0.2935 0.6351 4.1788 0.3196eq WGSK Z Z Z      (5.34) 

 1000
1Z

T
   (5.35) 

โดยที ่
,eq SRK  และ 

,eq WGSK  คอื ค่าคงทีส่มดุลของปฏกิริยิารฟีอรม์มงิดว้ยไอน ้าและปฏกิริยิาวอเตอร์
แก๊สชฟิ ซึง่น ามาจากงานของ Haberman และ Young [36]  
 
 5.1.3 สมรรถนะของเซลลอิ์เลก็โทรไลซิสท่ีมีเช้ือเพลิงช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ 

เพื่อประเมิณสมรรถนะทางไฟฟ้าเคมีของเซลล์อิเล็กโทรไลซิสที่มีเชื้อเพลิงช่วยชนิด
ออกไซด์แขง็ จ าเป็นต้องก าหนดขนาดของเซลล์ คุณสมบตัขิองวสัดุ สภาวะการด าเนินงานขาเขา้ 
(เช่น อุณหภูม ิความดนั และองคป์ระกอบของแก๊ส) และอตัราการไหลโดยโมลของแก๊ส โดยอตัรา
การไหลโดยโมลของแก๊สจะหาไดก้็ต่อเมื่อมกีารก าหนดอตัราการใชไ้อน ้าทีข่ ัว้แคโทดและอตัราการ
ใช้เชื้อเพลงิที่ข ัว้แอโนดของเซลล์อิเล็กโทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็ ดงัสมการที ่
(5.36) และ (5.37) ตามล าดบั 

 
2 ,2

steam

H O in

JLW
U

F N

  (5.36) 

 
4 ,2

fuel

CH in

JLW
U

F N

  (5.37) 

โดยที ่ steamU  และ 
fuelU  คอื อตัราการใชไ้อน ้าและอตัราการใชเ้ชือ้เพลงิ ตามล าดบั L  และ W  คอื 

ความยาวและความกวา้งของเซลล ์(m) ตามล าดบั และ 
2 ,H O inN  และ 

4 ,CH inN  คอื อตัราการไหลขา
เขา้ของไอน ้า และมเีทน (mol s-1) ตามล าดบั. 

สมรรถนะของเซลล์อเิลก็โทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็สามารถแสดงในรูป
ของความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้า ( SOFECP ) และประสทิธภิาพทางพลงังาน ดงัสมการ  

 2
2

, ,

,

  , V > 0
H out CO outH CO

SOFEC

fuel infuel

LHV N LHV N

IV LHV N







 (5.38) 

 2
2

, ,

,

  , V < 0
H out CO outH CO

SOFEC

fuel infuel

LHV N LHV N IV

LHV N


 




 (5.39) 

โดยที่ 
2
, ,H CO fuelLHV LHV LHV  คอืค่า lower heating value ของแก๊สไฮโดรเจน 

คารบ์อนมอนอกไซด ์และ เชือ้เพลงิ ตามล าดบั (J mol-1) 
2 , , ,, ,H out CO out fuel inN N N  คอือตัราการ

ไหลขาออกของแก๊สไฮโดรเจน และคารบ์อนมอนอกไซด์ และอตัราการไหลขาเขา้ของเชื้อเพลงิ 
(mol s-1) ตามล าดบั และ I  คอื กระแสไฟฟ้า (A) 
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5.2 การตรวจสอบความถกูต้องของแบบจ าลองกระบวนการ 

   
(ก) (ข) 

รปูท่ี 5.2 การเปรยีบเทยีบระหว่างผลทีไ่ดจ้ากการจ าลองกระบวนการและผลทีไ่ดจ้ากทดลองส าหรบั       
(ก) เซลล์อเิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซด์แข็ง และ (ข) แบบจ าลองของเซลล์อิเล็กโทรไลซสิที่มี
เชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ 

 
5.2.1 แบบจ าลองของเซลลอิ์เลก็โทรไลซิสชนิดออกไซดแ์ขง็ 
เพื่อท าให้แน่ใจว่าแบบจ าลองที่น าเสนอข้างต้นสามารถใช้ในการท านายสมรรถนะของ

เซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็ ดงันัน้ผลทีไ่ดจ้ากแบบจ าลองของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิด
ออกไซด์แข็งส าหรบัการผลิตแก๊สไฮโดรเจนจะถูกน ามาเปรียบข้อมูลที่ได้จากการทดลองของ 
Momma และคณะ [37] โดยองคป์ระกอบของกสีทีข่ ัว้แคโทดประกอบดว้ยไอน ้า 60 เปอรเ์ซน็ต์ และ
แก๊สไฮโดรเจน 40 เปอรเ์ซน็ต์ ความหนาของขัว้แคโทด อเิลก็โทรไลต์ และขัว้แอโนด ทีท่ าจาก Ni-
YSZ YSZ และ LSM–YSZ มคี่าเท่ากบั 100 1000 และ 100 ไมโครเมตร ตามล าดบั รปูที ่5.2 (ก) 
แสดงการเปรียบเทียบของค่าศักย์ไฟฟ้าของเซลล์อิเล็กโทรไลซิสชนิดออกไซด์แข็งที่ได้จาก
แบบจ าลองและข้อมูลการทดลองที่อุณหภูมใินการด าเนินงานต่างๆ ซึ่งจะเห็นได้ว่าผลที่ได้จาก
แบบจ าลองมคี่าใกลเ้คยีงกบัขอ้มลูการทดลอง  

5.2.2 แบบจ าลองของเซลลอิ์เลก็โทรไลซิสท่ีมีเช้ือเพลิงช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็   
ผลทีไ่ดจ้ากแบบจ าลองของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ถูกน ามา

เปรยีบเทยีบกบัการทดลองของ Wang และคณะ [38] โดยในการทดลองนี้ไดใ้ช้เซลลอ์เิลก็โทรไลซสิ
ทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ในการผลติแก๊สไฮโดรเจนทีอุ่ณหภูม ิ973 เคลวนิ แก๊สทีป้่อนเขา้
ทีข่ ัว้แคโทดประกอบไปดว้ยอตัราส่วนระหว่างไอน ้าต่อแก๊สไฮโดรเจน (H2O/H2 ) เท่ากบั 13 และ
ความดนัของไอน ้าเท่ากบั 0.57 บรรยากาศ โดยอเิลก็โทรไลต์ YSZ มคีวามหนา 50 ไมโครเมตร ซึง่
อยู่ตรงกลางระหว่างขัว้อิเลก็โทรดทีม่คีวามหนา 15 และ 300 ไมโครเมตร เพื่อใหแ้บบจ าลอง
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สามารถเปรยีบเทยีบกนัได ้จ าเป็นต้องใช ้pre-exponential factor = 854 109  -1m-2 เป็นตวัแปร
ปรบั รูปที่ 5.2 (ข) แสดงการเปรยีบเทยีบค่าศกัย์ไฟฟ้าที่ได้จากแบบจ าลองและการทดลองที่
องค์ประกอบของแก๊สที่ข ัว้แอโนดต่างๆ (CH4:H2O:CO2 = 10:40:80 และ CH4:H2O:CO2 = 
10:20:10) ซึง่จะเหน็ไดว้่าผลทีไ่ดจ้ากการจ าลองมคี่าตรงกนักบัการทดลอง  
 
5.3 ผลและการอภิปรายผล 

ในหวัขอ้นี้จะแสดงผลการวเิคราะหส์มรรถนะของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชื้อเพลงิช่วยชนิด
ออกไซดแ์ขง็ส าหรบัการผลติแก๊สไฮโดรเจน และเพื่อแสดงขอ้ดขีองเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิ
ช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ สมรรถนะของเซลล์อเิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็จะถูก
เปรยีบเทยีบกบั เซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซด์แขง็ บทบาทของโครงสรา้งรองรบัและผลของ
สภาวะการด าเนินงาน (ไดแ้ก่ องคป์ระกอบของแก๊สขาเขา้ อุณหภมู ิความดนั และอตัราการใชไ้อน ้า
และเชื้อเพลงิ) จะถูกศกึษาโดยใช้แบบจ าลองทางไฟฟ้าเคมขีองเซลล์อเิลก็โทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิ
ช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็  

พารามเิตอร์ขาเข้าของแบบจ าลองและสภาวะการด าเนินงานเริ่มต้นที่ใช้ในการจ าลอง
กระบวนการถูกรวบรวมไวใ้นตารางที ่5.1 และ 5.2 ตามล าดบั โดยปกตแิลว้ในเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิ
ชนิดออกไซดแ์ขง็วสัดุทีใ่ชส้ าหรบัขัว้แคโทด อเิลก็โทรไลต์ และขัว้แอโนด คอื Ni-YSZ YSZ และ 
LSM-YSZ ตามล าดบั ในกรณีของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ วสัดุทีใ่ช้
ส าหรบัขัว้แอโนดถูกเปลีย่นเป็น Ni-YSZ  

 
ตารางท่ี 5.1 พารามเิตอรข์าเขา้ส าหรบัการจ าลองกระบวนการของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิ
ช่วยชนิดออกไซด ์ 

Parameters Value 
Cathode pre-exponential factor, kca 654 x 109 Ω-1m-2 
Cathode activation energy, Eca  140 x 103 J·mol-1 
Cathode electric conductivity, ca  80 x 103 Ω-1m-1 
For the SOEC 
     Anode pre-exponential factor, kan 
     Anode activation energy, Ean 
     Anode electric conductivity, an  

 
235 x 109 Ω-1m-2 
137 x 103 J·mol-1 
8.4 x 103 Ω-1m-1 
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ตารางท่ี 5.1 พารามเิตอรข์าเขา้ส าหรบัการจ าลองกระบวนการของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิ
ช่วยชนิดออกไซด ์(ต่อ) 
 

Parameters Value 
For the SOFEC 
     Anode pre-exponential factor, kan 
     Anode activation energy, Ean 
     Anode electric conductivity, an  

 

654 x 109 Ω-1m-2 
140 x 103 J·mol-1 
80 x 103 Ω-1m-1 

Electrode porosity,   0.3 
Electrode tortuosity,   6 
Average pore radius, r 0.5 ไมโครเมตร 
Cathode thickness, ca  
Electrolyte thickness, ele  
Anode thickness, an  

500 ไมโครเมตร 
10 ไมโครเมตร 
50 ไมโครเมตร 

For comparison of support structures  
      For cathode-supported cell 
     Cathode thickness, ca  
     Electrolyte thickness, ele  
     Anode thickness, an  

 
500 ไมโครเมตร 
50 ไมโครเมตร 
50 ไมโครเมตร 

     For electrolyte-supported cell 
     Cathode thickness, ca  
     Electrolyte thickness, ele  
     Anode thickness, an  

 
50 ไมโครเมตร 
500 ไมโครเมตร 
50 ไมโครเมตร 

     For anode-supported cell 
     Cathode thickness, ca  
     Electrolyte thickness, ele  
     Anode thickness, an  

 
50 ไมโครเมตร 
50 ไมโครเมตร 
500 ไมโครเมตร 

 
 
 
 



93 
 

ตารางท่ี 5.2 สภาวะการด าเนินงานเริม่ตน้ทีใ่ชใ้นการจ าลองกระบวนการของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิที่
มเีชือ้เพลงิ 

Parameters Value 
Operating temperature, T 1073 K 
Operating pressure, P 1 bar 
Average ความหนาแน่นกระแสไฟฟ้า, J 
Steam utilization at cathode 
Fuel utilization at anode 

7000 A/m2 
0.8 
0.8 

Cathode stream inlet composition 10 mol% H2, 90 mol% H2O 
For the SOEC 
     Anode stream inlet composition 

 
100 mol% O2 

For the SOFEC 
     Anode stream inlet composition 

 
S/C = 2 

 
 5.3.1 การเปรียบเทียบระหว่างเซลลอิ์เลก็โทรไลซิสชนิดออกไซดแ์ขง็และเซลลอิ์เลก็
โทรไลซิสท่ีมีเช้ือเพลิงช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ 

จากการด าเนินงานของเซลล์อเิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซด์แขง็และเซลล์อเิลก็โทรไลซสิที่มี
เชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็จะเหน็ได้ว่าเซลล์ทัง้สองชนิดมกีารด าเนินงานเหมอืนกนัที่ข ัว้โทด 
แต่จะมคีวามแตกต่างกนัที่ข ัว้แอโนด ส าหรบัเซลล์อิเล็กโทรไลซสิชนิดออกไซด์แขง็ มเีพยีงแก๊ส
ออกซเิจนเพยีงชนิดเดยีวทีอ่ยู่ดา้นขัว้แอโนด ในขณะทีแ่ก๊สผสมระหว่างมเีทนและไอน ้าถูกป้อนเขา้
มายงัขัว้แอโนดของเซลล์อเิลก็โทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็ รูปที่ 5.3 แสดงการ
เปรยีบเทยีบระหว่างเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็และเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วย
ชนิดออกไซดแ์ขง็ในเทอมของค่าศกัยไ์ฟฟ้า ความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้า ค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยี และ
อตัราการไหลของแก๊สทีท่างเขา้และทางออก จากรปูที ่5.3 (ก) จะเหน็ไดว้่าค่าศกัยไ์ฟฟ้าของเซลลอ์ิ
เลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็มคี่าต ่ากว่า เซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็
ประมาณ 1 โวลต์ และมคี่าเป็นลบทีค่วามหนาแน่นกระแสไฟฟ้าในช่วง 0 ถงึ 7000 แอมแปรต่์อ
ตารางเมตร ซึ่งหมายถึงในช่วงความหนาแน่นกระแสไฟฟ้าดังกล่าว เซลล์อิเล็กโทรไลซิสที่มี
เชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์ ไม่จ าเป็นต้องใช้กระแสไฟฟ้าจากภายนอกในการผลติแก๊สไฮโดรเจน 
จากการด าเนินงานดงักล่าวจะเห็นได้ว่าเซลล์อิเล็กโทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แข็ง
สามารถผลติแก๊สไฮโดรเจนพรอ้มๆกบัการผลติกระแสไฟฟ้า นอกจากน้ียงัเหน็ไดว้่าทีค่่าศกัยไ์ฟฟ้า
เท่ากบั 0  เซลลอ์เิลก็โทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็สามารถด าเนินงานได้โดยไม่
ต้องการกระแสไฟฟ้าจากภายนอก และไม่มกีารผลติกระแสไฟฟ้าขึน้ เมื่อพจิารณาความหนาแน่น
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ก าลงัไฟฟ้าในรปูที ่5.3 (ก) จะพบว่าเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ต้องการ
ก าลังไฟฟ้าป้อนเข้าน้อยกว่าเซลล์อิเล็กโทรไลซิสชนิดออกไซด์แข็งอย่างชัดเจน การก าเนิด
ก าลงัไฟฟ้าสูงที่สุดจะอยู่ที่ความหนาแน่นกระแสไฟฟ้า 3000 แอมแปร์ต่อตารางเมตร ที่ค่า
ศกัย์ไฟฟ้าเป็นลบ เซลล์อิเล็กโทรไลซสิที่มเีชื้อเพลิงช่วยชนิดออกไซด์แข็งจะสามารถลดความ
ตอ้งการพลงังานไฟฟ้าจากภายนอกไดถ้งึ 100 เปอรเ์ซน็ต์ เมื่อเปรยีบเทยีบกบัเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิ
ชนิดออกไซด์แข็ง ซึ่งหมายความว่าเซลล์อิเล็กโทรไลซิสที่มเีชื้อเพลิงช่วยชนิดออกไซด์แข็งไม่
เพยีงแต่ด าเนินงานโดยไม่ต้องการพลงังานไฟฟ้าจากภายนอกแลว้ยงัสามารถผลติกระแสไฟฟ้าได้
ด้วย ที่ค่าศกัยไ์ฟฟ้าเป็นบวก เซลล์อเิลก็โทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็สามารถลด
ความต้องการพลงังานไฟฟ้าจากภายนอกได้ถงึ 90 เปอร์เซ็นต์ เมื่อเปรยีบเทยีบกบัเซลล์อิเล็ก
โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็ รปูที ่5.3 (ข) แสดงการเปรยีบเทยีบค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีระหว่างเซลลอ์ิ
เลก็โทรไลซสิชนิดออกไซด์แขง็และเซลล์อเิลก็โทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็ความ
หนาแน่นกระแสไฟฟ้าต่างๆ ผลจากการจ าลองกระบวนการแสดงให้เห็นว่าค่าศกัย์ไฟฟ้าสูญเสยี
เน่ืองมาจากปฏกิิรยิาไฟฟ้าเคมเีป็นค่าศกัย์ไฟฟ้าสูญเสียหลกั ตามมาด้วยค่าศกัย์ไฟฟ้าสูญเสีย
เน่ืองจากความตา้นทานไฟฟ้า และ ศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอนมวล ในกรณีของเซลลอ์ิ
เลก็โทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็ ค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองมาจากปฏกิริยิาไฟฟ้า
เคมแีละค่าศกัย์ไฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอนมวลมคีวามแตกต่างจากเซลล์อเิล็กโทรไลซสิ
ชนิดออกไซดแ์ขง็เนื่องจากการใชว้สัดุคนละชนิดกนัและองคป์ระกอบของแก๊สขาเขา้ดา้นขัว้แอโนด
ต่างกนั ตารางที่ 5.3 แสดงผลการเปรยีบเทยีบของค่าที่ได้ระหว่าง เซลล์อเิลก็โทรไลซสิชนิด
ออกไซด์แข็งและซลล์อิเล็กโทรไลซิสที่มีเชื้อเพลิงช่วยชนิดออกไซด์แข็งส าหรบัการผลิตแก๊ส
ไฮโดรเจนทีค่วามหนาแน่นกระแสไฟฟ้าเท่ากบั 7000 แอมแปรต่์อตารางเมตร โดยอตัราการผลติ
แก๊สไฮโดรเจนจะขึ้นกบัความหนาแน่นกระแสไฟฟ้าเพยีงอย่างเดยีว ดงันัน้อตัราการไหลโดยโม
ลของแก๊สไฮโดรเจนทีไ่ดจ้ากเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็จะมคี่าเท่ากบัที่
ได้จากเซลล์อิเล็กโทรไลซิสชนิดออกไซด์แข็ง ดงัแสดงในรูปที่ 5.3 (ค) จากผลการจ าลอง
กระบวนการสามารถสรุปไดว้่าเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็มสีมรรถนะที่
ดกีว่าเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็ในเทอมของพลงังานไฟฟ้าทีใ่ช ้ 
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(ก) (ข) 

 

 
(ค) 
 

รปูท่ี 5.3 การเปรยีบเทยีบระหว่างเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็และเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่ ี
เชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็ ที่ความหนาแน่นกระแสไฟฟ้าต่างๆ (ก) ค่าศกัยไ์ฟฟ้าและความ
หนาแน่นก าลงัไฟฟ้า (ข) ค่าศักย์ไฟฟ้าสูญเสีย และ (ค) อัตราการไหลของแก๊สที่ทางเข้าและ
ทางออก  
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ตารางท่ี 5.3 การเปรยีบเทยีบของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็และเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิที่
มเีชื้อเพลิงช่วยชนิดออกไซด์แข็งส าหรบัการผลติแก๊สไฮโดรเจนที่ความหนาแน่นกระแสไฟฟ้า
เท่ากบั 7,000 แอมแปรต่์อตารางเมตร 
 

 SOEC SOFEC 
 
Current density (A/m2) 

 
7000 

 
7000 

Net cell voltage (V) 1.11 0.01 
Power density (W/m2) 7801 81 
Concentration overpotential (V) 0.0198 0.0168 
Activation overpotential (V) 0.1752 0.1291 
Ohmic loss (V) 0.031 0.031 
Hydrogen production rate (mol/s) 0.00145 0.00145 
Steam inlet flow rate at cathode (mol/s) 0.00181 0.00181 
Methane inlet flow rate at anode (mol/s) 0 0.00045 

 
 5.3.2 ผลของขนาดของเซลล ์ 
 (1) ผลของโครงสรา้งรองรบั 
 การเปรยีบเทยีบสมรรถนะของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ทีใ่ช้
โครงสรา้งรองรบัทีแ่ตกต่างกนั (ไดแ้ก่ การใชข้ ัว้แอโนด ขัว้แคโทด และอเิลก็โทรไลต์เป็นโครงสรา้ง
รองรบั) แสดงดงัรปูที ่5.4 (ก)  ซึง่จะเหน็ไดว้่าเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซด์
แข็งที่ใช้อิเล็กโทรไลต์เป็นโครงสร้างรองรบัต้องการก าลงัไฟฟ้าสูงกว่าเซลล์อิเล็กโทรไลซิสที่มี
เชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ทีใ่ชข้ ัว้อเิลก็โทรดเป็นโครงสร้างรองรบั จากรปูที ่5.4 (ข) สมรรถนะ
ของเซลล์อเิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็ทีใ่ช้อเิลก็โทรไลต์เป็นโครงสรา้งรองรบั
จะถูกควบคุมโดยค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากความต้านทานไฟฟ้าเพราะขัน้อเิลก็โทรไลต์มคีวาม
หนามากทีสุ่ด รปูที ่5.4 (ค) แสดงใหเ้หน็ความแตกต่างของค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากการถ่าย
โอนมวลในแต่ละโครงสร้างรองรบั ซึ่งจะเห็นได้ว่าด้านขัว้แอโนดของเซลล์ที่ใช้ข ัว้แอโนดเป็น
โครงสร้างรองรบัมคี่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอนมวลสูงกว่าด้านของขัว้แคโทดของ
เซลล์ทีใ่ช้ข ัว้แคโทดเป็นโครงสรา้งรองรับ ทัง้นี้เนื่องจากการถ่ายโอนของแก๊สตลอดรูพรุนของขัว้
อเิลก็โทรดมผีลส าคญัต่อค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอนมวล แก๊สไฮโดรเจนทีผ่ลติจาก
ปฏกิริยิารฟีอรม์มงิดว้ยไอน ้าและปฏกิริยิาวอเตอรแ์ก๊สชฟิดา้นขัว้แอโนดของเซลลท์ีใ่ชข้ ัว้แอโนดเป็น
โครงสรา้งรองรบัจะแพรเ่ขา้ไปยงัพืน้ผวิเพื่อท าปฏกิริยิาไฟฟ้าเคมไีดย้ากกว่าการแพร่ของไอน ้าทีข่ ัว้
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แคโทดของเซลลท์ีใ่ชข้ ัว้แคโทดเป็นโครงสรา้งรองรบั นอกจากนี้ดา้นแอโนดของเซลลท์ีใ่ชข้ ัว้แอโนด
เป็นโครงสรา้งรองรบัยงัมคี่าสมัประสทิธิก์ารแพร่ต ่ากว่าที่ด้านแคโทดของเซลล์ที่ใชข้ ัว้แคโทดเป็น
โครงสรา้งรองรบั ดงันัน้ความเขม้ขน้ของไอน ้าทีพ่ืน้ผวิและทีช่่องการไหลจงึมคีวามแตกต่างกนัอย่าง
ชดัเจน ซึง่ความแตกต่างนี้ส่งผลใหศ้กัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอนมวลมคี่าสูงขึน้ อย่างไรก็
ตามค่าศักย์ไฟฟ้าสูญเสียเน่ืองจากการถ่ายโอนมวลมีค่าค่อนข้างน้อยเมื่อเปรียบเทียบกับค่า
ศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีอื่นๆ โดยผลการจ าลองกระบวนการแสดงใหเ้หน็ว่าค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้า
ของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ทีใ่ชข้ ัว้แอโนดเป็นโครงสรา้งรองรบัมคี่า
สงูกว่าทีใ่ชข้ ัว้แคโทดเป็นโครงสรา้งรองรบัเลก็น้อย ดงันัน้จงึสามารถสรุปไดว้่าการใชข้ ัว้แคโทดเป็น
โครงสรา้งรองรบัเป็นการออกแบบทีเ่หมาะสมทีสุ่ดส าหรบัเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชื้อเพลงิช่วยชนิด
ออกไซดแ์ขง็  
 (2) ผลของความหนาของขัว้แคโทด 

ความหนาของขัว้แคโทดถูกปรบัเปลีย่นเป็น 100 500 และ 1000 ไมโครเมตร โดยทีค่วาม
หนาของอเิลก็โทรไลต์และขัว้แอโนดมคี่าคงทีเ่ท่ากบั 10 และ 50 ไมโครเมตร ตามล าดบั รปูที ่5.5 
(ก) แสดงค่าศักย์ไฟฟ้าและค่าความหนาแน่นก าลังไฟฟ้าซึ่งเป็นฟงัก์ชัน่ของความหนาแน่น
กระแสไฟฟ้าที่ความหนาของขัว้แคโทดต่างๆ ผลการจ าลองกระบวนการแสดงให้เหน็ว่าสมรรถนะ
ของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็มคี่าลดลงเมื่อความหนาของขัว้แคโทด
เพิม่ขึ้น ทัง้นี้เนื่องจากการแพร่ของแก๊สจากช่องการไหลของขัว้แคโทดไปยงัพท้นผวิระหว่างขัว้
แคโทดและอิเล็กโทรไลต์เป็นไปได้ยากขึน้เมื่อขัว้แคโทดมคีวามหนามากขึ้น ดงันัน้ค่าศกัยไ์ฟฟ้า
สญูเสยีเนื่องจากการถ่ายโอนมวลจงึมคี่าเพิม่ขึน้ ดงัรปูที ่5.5 (ข)  
 (3) ผลของความหนาของชัน้อเิลก็โทรไลต์ 
 ผลของการเปลีย่นแปลงความหนาของชัน้อเิลก็โทรไลต์ (10 30 ละ 50 ไมโครเมตร) ทีม่ต่ีอ
สมรรถนะของเซลล์อิเล็กโทรไลซิสที่มเีชื้อเพลิงช่วยชนิดออกไซด์แข็งแบบที่ใช้ข ัว้แคโทดเป็น
โครงสรา้งรองรบัแสดงดงัรูปที่ 5.6 โดยที่ความหนาของขัว้แคโทดและขัว้แอโนดมคี่าเท่ากบั 500 
และ 50 ไมโครเมตร ตามล าดบั จากรปูที ่5.6 (ก) จะเหน็ไดว้่าความหนาของชัน้อเิลก็โทรไลต์มผีล
ส าคัญต่อสมรรถนะของเซลล์อิเล็กโทรไลซิสที่มีเชื้อเพลิงช่วยชนิดออกไซด์แข็ง  ซึ่งพบว่าค่า
ศกัยไ์ฟฟ้าและความหนาแน่นก าลงัฟ้าจะมคี่าเพิม่ขึน้อย่างมากตามการเพิม่ความหนาของชัน้อเิลก็
โทรไลต์ โดยปรากฏการณ์ดงักล่าวสามารถอธิบายได้จากการเพิ่มขึ้นของค่าศกัย์ไฟฟ้าสูญเสีย
เน่ืองจากความตา้นทานไฟฟ้า ดงัแสดงในรปูที ่5.6 (ข) จากผลการจ าลองกระบวนการสามารถบ่งชี้
ได้ว่าเซลล์อิเล็กโทรไลซิสที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แข็งแบบที่ใช้ข ัว้แคโทดเป็นโครงสร้าง
รองรบัควรสรา้งดว้ยชัน้อเิลก็โทรไลตบ์างๆ  
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(ก) (ข) 

  

 
(ค) 
 

รปูท่ี 5.4 การเปรยีบเทยีบสมรรถนะของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ทีใ่ช้
โครงสร้างรองรบัที่แตกต่างกนั (ก) ค่าศกัย์ไฟฟ้าสุทธแิละค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้า (ข) ค่า
ศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากความต้านทานไฟฟ้า และ (ค) ศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเนื่องจากการถ่ายโอน
มวล 
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(ก) (ข) 

รปูท่ี 5.5 ผลของความหนาของขัว้แคโทดที่ความหนาแน่นกระแสไฟฟ้าแลกเปลี่ยนต่างๆ (ก) ค่า
ศกัยไ์ฟฟ้าและค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้า และ (ข) ค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอน
มวล 
 

      
(ก) (ข) 

รปูท่ี 5.6 ผลของความหนาของอเิลก็โทรไลตท์ีค่วามหนาแน่นกระแสไฟฟ้าแลกเปลีย่นต่างๆ (ก) ค่า
ศกัยไ์ฟฟ้าและค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้า และ (ข) ศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากความต้านทาน
ไฟฟ้า 
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(ก) (ข) 

รปูท่ี 5.7 ผลของความหนาของขัว้แอโนดที่ความหนาแน่นกระแสไฟฟ้าแลกเปลี่ยนต่างๆ (ก) ค่า
ศกัยไ์ฟฟ้าและค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้า และ (ข) ค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอน
มวล 
 (4) ผลของความหนาของขัว้แอโนด 
 รปูที ่5.7 (ก) แสดงค่าศกัยไ์ฟฟ้าและความหนาแน่นก าลงัฟ้าของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิที่มี
เชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็แบบทีใ่ชข้ ัว้แคโทดเป็นโครงสรา้งรองรบัทีค่วามหนาของขัว้แอโนด
ต่างๆ (25 50 และ 100 ไมโครเมตร) โดยทีค่วามหนาของขัว้แคโทดและอเิลก็โทรไลต์มคี่าเท่ากบั 
500 และ 10 ไมโครเมตรตามล าดบั การเพิม่ความหนาของขัว้แอโนดจะมผีลต่อค่าศกัยไ์ฟฟ้าและ
ความหนาแน่นก าลงัฟ้าเพยีงเล็กน้อย โดยการเพิม่ความหนาของขัว้แอโนดจะเพิม่ค่าศกัยไ์ฟฟ้า
สญูเสยีเนื่องจากการถ่ายโอนมวล ดงัรปูที ่5.7 (ข) 
 จากการศกึษาผลของความหนาขององคป์ระกอบของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วย
ชนิดออกไซด์แข็ง สามารถสรุปได้ว่าความหนาของขัว้แคโทด อิเล็กโทรไลต์ และขัว้แอโนดที่
เหมาะสม คอื 500 10 และ 50 ไมโครเมตร ตามล าดบั โดยค่าดงักล่าวจะถูกใชใ้นการศกึษาในหวัขอ้
ถดัไป 
 5.3.3 ผลขององคป์ระกอบของแกส๊ขาเข้า  
 (1) ผลของสดัส่วนของไอน ้า 

ส าหรบัการด าเนินงานของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ ไอน ้าจะ
ถูกป้อนเขา้ทางด้านขัว้แคโทดร่วมกบัแก๊สมเีทนเพื่อผลติแก๊สไฮโดรเจน อย่างไรก็ตามจ าเป็นต้อง
ป้อนแก๊สไฮโดรเจนเขา้ไปยงัขัว้แคโทดดว้ยเพื่อหลกีเลีย่งการเกดิปฏกิริยิาออกซเิดชนัของนิเกลิบน
ขัว้อเิลก็โทรด ในการศกึษาผลขององคป์ระกอบของแก๊สขาเขา้ทีม่ต่ีอสมรรถนะของเซลลอ์เิลก็โทรไล
ซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็ เศษส่วนของไอน ้าที่ข ัว้แคโทดจะถูกปรบัเปลี่ยนในช่วง 0.5 
ถงึ 0.9 โดยทีอ่ตัราส่วนไอน ้าต่อคารบ์อนยงัคงมคี่าคงทีเ่ท่ากบั 2 จากรปูที ่5.8 (ก) พบว่าเมื่อ
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ปรมิาณของไอน ้าเพิม่มากขึน้ ค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้าทีใ่ชจ้ะมคี่าลดลงในขณะทีป่ระสทิธภิาพ
มคี่าเพิม่ขึน้ แมว้่าค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอนมวลจะมคี่าเพิม่ขึน้ เพราะการเกดิการ
ยบัยัง้การแพร่ของแก๊สไปยงัพืน้ผวิ ดงันัน้ค่าศกัยไ์ฟฟ้าจงึมคี่าลดลงตามการเพิม่เศษส่วนโมลของ
ไอน ้า (รปูที ่5.8 (ข)) ทัง้นี้เนื่องจากเศษส่วนโมลของไอน ้าทีเ่พิม่ขึน้ท าใหค้่าศกัยไ์ฟฟ้าขณะวงจรเปิด
ของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ลดลงตามสมการที ่(5.10) ซึง่ค่าดงักล่าว
เป็นค่าทีค่วบคุมค่าศกัยไ์ฟฟ้าซึง่สมัพนัธก์บัค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้า 

(2) ผลของอตัราส่วนของไอน ้าต่อคารบ์อน 
ไอน ้าจะถูกป้อนเขา้ที่ด้านแอโนดของเซลล์อิเล็กโทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์

แขง็เพื่อหลกีเลีย่งการเกดิคารบ์อนบนวสัดุของขัว้อเิลก็โทรด ดงันัน้อตัราส่วนของไอน ้าต่อคารบ์อน
จงึเป็นอกีปจัจยัทีม่คีวามส าคญัต่อสมรรถนะของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซด์
แขง็ อตัราส่วนของไอน ้าต่อคารบ์อนถูกปรบัเปลีย่นในช่วง 2 ถงึ 6 ในขณะทีเ่ศษส่วนโมลของไอน ้า
ทีด่า้นแคโทดถูกก าหนดใหม้คี่าคงทีท่ี่ 0.9 จากรปูที ่5.9 (ก) ค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้าทีใ่ชม้คี่า
เพิม่ขึน้ตามการเพิม่ขึน้ของอตัราส่วนของไอน ้าต่อคารบ์อน เนื่องจากการผลติของแก๊สไฮโดรเจนที่
ข ัว้แอโนดของเซลล์อิเล็กโทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แข็งลดลง ซึ่งในขณะที่ความ
หนาแน่นก าลงัไฟฟ้ามคี่าสงูขึน้ ค่าประสทิธภิาพกลบัมาค่าลดลงเลก็น้อยเพราะอตัราการไหลโดยโม
ลของเชือ้เพลงิมคี่าสูงขึน้เมื่ออตัราส่วนของไอน ้าต่อคารบ์อนมคี่าเพิม่ขึน้ จากรูปที่ 5.9 (ข) เมื่อ
อตัราส่วนของไอน ้าต่อคารบ์อนมคี่าเพิม่ขึน้ ค่าศกัยไ์ฟฟ้าจะมคี่าเพิม่ขึน้เพราะการเพิม่ขึน้ของค่า
ศกัยไ์ฟฟ้าขณะวงจรเปิด ส่วนค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอนมวลจะมกีารเปลีย่นแปลง
เพยีงเลก็น้อย  

5.3.4 ผลของความดนัในการด าเนินงาน 
 ในการศกึษานี้ ความดนัในการด าเนินงานจะถูกปรบัเปลีย่นในช่วง 1 ถงึ 10 บาร ์จากผล
การจ าลองกระบวนการดงัแสดงในรปูที ่5.10 (ก) จะเหน็ไดว้่าประสทิธภิาพมแีนวโน้มทีจ่ะคงทีเ่มื่อ
เซลล์อเิล็กโทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็ด าเนินงานที่ความดนัสูงขึ้น ในขณะที่ค่า
ความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้าทีใ่ชส้ามารถแบ่งออกเป็น 2 ช่วง  ช่วงแรกค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้า
ทีใ่ชจ้ะมคี่าลดลงในช่วงความดนัตัง้แต่ 1 ถงึ 3 บาร ์และจะมคี่าเพิม่ขึน้เมื่อความดนัเพิม่จาก 3 ถงึ 
10 บาร ์ปรากฏการณ์ดงักล่าวสามารถอธบิายได้จากการเปลี่ยนแปลงของค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยี
เนื่องจากการถ่ายโอนมวลดงัแสดงในรปูที ่5.10 (ข) การเปลีย่นแปลงความจาก 1 ถงึ 3 บาร ์จะท า
ใหค้่าศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอนมวลลดลงเป็นส าคญั หลงัจากนัน้ค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยี
เนื่องจากการถ่ายโอนมวลจะลดลงเพยีงเลก็น้อย ในขณะทีค่่าศกัยไ์ฟฟ้าขณะวงจรเปิดของเซลล์อิ
เลก็โทรไลซสิทีม่เีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็ยงัคงมคี่าเพิม่ขึน้อย่างต่อเนื่อง  ดงันัน้ค่าความ
หนาแน่นก าลงัไฟฟ้าจงึมคี่าเพิม่ขึน้ในช่วงหลงั 
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(ก) (ข) 

รปูท่ี 5.8 ผลของสดัส่วนของไอน ้าที่ด้านแคโทดของเซลล์อเิลก็โทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิด
ออกไซด์แขง็ที่มต่ีอ (ก) ค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้าและค่าประสทิธภิาพ และ (ข) ค่าศกัยไ์ฟฟ้า
และค่าศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอนมวล 
 
 

    

(ก) (ข) 
รปูท่ี 5.9 ผลของอตัราส่วนของไอน ้าต่อคารบ์อนขาเขา้ที่ด้านแอโนดของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิที่มี
เชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็ที่มต่ีอ (ก) ค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้าและค่าประสทิธภิาพ และ 
(ข) ค่าศกัยไ์ฟฟ้าและค่าศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอนมวล 
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(ก) (ข) 

รปูท่ี 5.10 ผลของความดนัในการด าในการด าเนินงานทีม่ต่ีอ (ก) ค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้าและ
ค่าประสทิธภิาพ และ (ข) ค่าศกัยไ์ฟฟ้าและค่าศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอนมวล 
 
 

  
(ก) (ข) 

รปูท่ี 5.11 ผลของอุณหภูมใินการด าในการด าเนินงานทีม่ต่ีอ (ก) ค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้าและ
ค่าประสทิธภิาพ และ (ข) ค่าศกัยไ์ฟฟ้าและค่าศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีชนิดต่างๆ 
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 5.3.5 ผลของอณุหภมิูในการด าเนินงาน 
 อุณหภูมใินการด าเนินงานซึง่ถูกปรบัเปลีย่นจาก 873 ถงึ 1,273 เคลวนิ เป็นพารามเิตอร์
ส าคญัทีม่ผีบต่อสมรรถนะของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ จากรปูที ่5.11 
(ก) จะเหน็ได้ค่าค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้าทีใ่ช้มคี่าลดลงและประสทิธภิาพมคี่าเพิม่ขึน้ตามการ
เพิ่มขึ้นของอุณหภูม ิทัง้น้ีเน่ืองจากปฏกิิรยิาไฟฟ้าเคมแีละปฏกิิรยิารฟีอร์มมงิด้วยไอน ้าไอน ้าที่
ข ัว้แอโนดเกดิได้เรว็ขึน้เมื่ออุณหภูมเิพิม่ขึน้ นอกจากน้ีการลดลงของพลงังานไฟฟ้าที่ต้องการยงั
เกดิขึน้เมือ่เซลลดื าเนินงานทีอุ่ณหภมูสิงูขึน้ตามหลกัทางเทอรโ์มไดนามกิสข์องเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิ
ชนิดออกไซดแ์ขง็ รปูที ่5.11 (ข) แสดงผลของอุรหภูมใินการด าเนินงานทีม่ต่ีอค่าศกัยไ์ฟฟ้าและค่า
ศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีแต่ละชนิด จากการศกึษาพบว่าเมื่อ เซลล์อเิลก็โทรไลซสิทีม่เีชื้อเพลงิช่วยชนิด
ออกไซดแ์ขง็ด าเนินงานทีอุ่ณหภูมสิูงขึน้ ค่าศกัยไ์ฟฟ้า ค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองมาจากปฏกิริยิา
ไฟฟ้าเคม ี และค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากความต้านทานไฟฟ้า ลดลงอย่างชดัเจน ในขณะทีค่่า
ศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอนมวลเพิม่ขึน้เลก็น้อย เพราะความดนัย่อยของแก๊สที่พืน้ผวิ 
ดังนัน้การด าเนินงานที่อุณหภูมิสูงจะสามารถปรบัปรุงสมรรถนะของเซลล์อิเล็กโทรไลซิสที่มี
เชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ได ้ 
 5.3.6 ผลของอตัราการใช้ไอน ้า 
 ผลของอตัราการใชไ้อน ้าทีข่ ัว้แคโทดของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซด์
แขง็ทีม่ต่ีอสมรรถนะของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์แขง็แสดงดงัรปูที ่5.12 
อตัราการใชไ้อน ้าถูกปรบัเปลีย่นในช่วง 0.5 ถงึ 0.9 และอตัราการใชเ้ชือ้เพลงิใหม้คี่าคงทีท่ี่ 0.8 จาก
ผลการจ าลองกระบวนการดงัรูปที่ 5.12 (ก) พบว่าการเพิม่อตัราการใช้ไอน ้าจะท าให้ค่าความ
หนาแน่นก าลงัไฟฟ้าเพิม่ขึ้นค่อนข้างมาก ในขณะที่ปจัจยัดงักล่าวมผีลต่อค่าประสทิธภิาพเพยีง
เลก็น้อย โดยการใช้ไอน ้าในปรมิาณสูงจะท าให้เกดิการผลติแก๊สไฮโดรเจนที่ข ัว้แคโทดเพิม่ขึน้ จงึ
ส่งผลใหค้่าศกัยไ์ฟฟ้าค่าศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีชนิดอื่นๆมคี่าเพิม่ขึน้ ดงัรปูที ่5.12 (ข) 
 5.3.7 ผลของอตัราการใช้เช้ือเพลิง 
 รูปที่ 5.13 แสดงผลของอตัราการใช้เชื้อเพลิงที่ข ัว้แอโนดของเซลล์อิเล็กโทรไลซสิที่มี
เชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ทีม่ต่ีอค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้า ค่าประสทิธภิาพ ค่าศกัยไ์ฟฟ้า 
และค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีชนิดต่างๆ อตัราการใช้เชื้อเพลงิที่ข ัว้แอโนดจะถูกปรบัเปลี่ยนในช่วง 0.5 
ถงึ 0.9 ในขณะที่อตัราการใช้ไอน ้าที่ข ัว้แคโทดก าหนดให้มคี่าคงทีเ่ท่ากบั 0.8 ผลการจ าลอง
กระบวนการบ่งชี้ว่าค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้าและประสทิธภิาพจะมคี่าเพิม่ขึน้ตามการเพิม่ขึ้น
ของอตัราการใชเ้ชื้อเพลงิ (รปูที ่5.13 (ก)) เนื่องจากการเพิม่อตัราการใชเ้ชือ้เพลงิจะเพิม่อตัราการ
ผลติแก๊สไฮโดรเจนทางดา้นขัว้แอโนด ดงันัน้ค่าศกัยไ์ฟฟ้าและค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีแต่ละชนิดจงึมี
ค่าเพิม่ขึน้ ดงัแสดงในรปูที ่รูปที ่5.13 (ข) จากผลการจ าลองกระบวนการจะสงัเกตเหน็ได้ว่าอตัรา
การใช้เชือ้เพลงิจะมผีลส าคญัต่อสมรรถนะของเซลล์อเิลก็โทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิดออกไซด์
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แขง็เมื่อเปรยีบเทยีบกบัอตัราการใชไ้อน ้าเน่ืองจากการป้อนเชื้อเพลงิเขา้ทางขัว้แอโนดจะสามารถ
ผลติแก๊สไฮโดรเจนไดม้ากขึน้ 
 

    
(ก) (ข) 

รปูท่ี 5.12 ผลของอตัราการใช้ไอน ้าที่ข ัว้แคโทดของเซลล์อิเลก็โทรไลซสิที่มเีชื้อเพลงิช่วยชนิด
ออกไซด์แขง็ที่มต่ีอ (ก) ค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้าและค่าประสทิธภิาพ และ (ข) ค่าศกัยไ์ฟฟ้า
และค่าศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีชนิดต่างๆ 
 

   

(ก) (ข) 
รปูท่ี 5.13 ผลของอตัราการใชเ้ชือ้เพลงิทีข่ ัว้แอโนดของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิที่มเีชือ้เพลงิช่วยชนิด
ออกไซด์แขง็ที่มต่ีอ (ก) ค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้าและค่าประสทิธภิาพ และ (ข) ค่าศกัยไ์ฟฟ้า
และค่าศกัยไ์ฟฟ้าสญูเสยีชนิดต่างๆ 
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บทท่ี 6 
สรปุผลการจ าลองกระบวนการ 

 
 ในโครงงานวจิยันี้ประกอบไปด้วยการศึกษาใน 4 เรื่อง ซึ่งแต่ละเรื่องสามารถสรุปได ้
ดงันี้ 
6.1 กระบวนการผลิตแกส๊ไฮโดรเจนท่ีมีการแยกแกส๊คารบ์อนไดออกไซด์ออกไปพร้อม

กบัการท าปฏิกิริยา 
จากการจ าลองกระบวนการเพื่อศึกษาหาสภาวะการด าเนินการที่เหมาะสมส าหรับ

กระบวนการรฟีอร์มมิง่ด้วยไอน ้าที่มกีารดูดซบัคาร์บอนไดออกไซด์ออกไปพร้อมกบัการท า
ปฏกิริยิา ผลการจ าลองกระบวนการพบว่า ช่วงอุณหภูมทิีส่ามารถผลติไฮโดรเจนไดป้รมิาณสูง
จะอยูร่ะหว่าง 700 ถงึ 900 เคลวนิ โดยอุณหภมูทิีส่ามารถผลติไฮโดรเจนไดสู้งทีสุ่ดคอื 850 เคล
วนิ ซึ่งน้อยกว่าอุณหภูมทิี่เหมาะสมของกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าแบบปกต ิ(1,000 เคล
วนิ) อยู ่150 เคลวนิ อยา่งไรกต็ามเมือ่อุณหภมูขิองระบบสูงกว่า 900 เคลวนิ ปรมิาณไฮโดรเจน
ทีผ่ลติไดจ้ะลดลง เนื่องจากตวัดดูซบัคารบ์อนไดออกไซดห์รอืแคลเซยีมออกไซด ์ไม่สามารถดูด
ซบัคารบ์อนไดออกไซดไ์ด ้ที่อุณหภูมสิูงกว่า 900  เคลวนิ ส่งผลใหก้ระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ย
ไอน ้าทีม่กีารดดูซบัคารบ์อนไดออกไซดส์ามารถผลติไฮโดรเจนไดเ้ท่ากบักระบวนการรฟีอรม์มิง่
ดว้ยไอน ้าแบบปกต ิในช่วงอุณหภูมสิูงกว่า 900  เคลวนิ ดงันัน้จงึสามารถสรุปได้ว่าอุณหภูมทิี่
เหมาสมส าหรบักระบวนการนี้อยูใ่นช่วง 700 ถงึ 900 เคลวนิ 

ส าหรบัผลของความดนั จากผลการจ าลองกระบวนการพบว่า ความดนัทีเ่หมาะสมส าหรบั
ทัง้สองกระบวนการคือ ความดันต่า เนื่องจากจ านวนโมลรวมของสารตัง้ต้นมีค่าน้อยกว่า
ผลติภณัฑใ์นปฏกิริยิาทีเ่กดิขึน้ ซึง่ตามหลกัของเลอชาเตอลเิอ การเพิม่ความดนัจะท าใหป้รมิาณ
ไฮโดรเจนทีผ่ลติไดล้ดลง 

จากการศกึษาผลของอตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนทีใ่ช ้ผลการจ าลองกระบวนการแสดง
ให้เห็นว่าการเพิม่อตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนส่งผลมากต่อปรมิาณไฮโดรเจนที่ผลติได ้
เนื่องจากเป็นการท าให้สมดุลของปฏกิริยิาเลื่อนไปทางดา้นผลติภณัฑ ์อตัราส่วนการป้อนไอน ้า
ต่อมเีทน ทีเ่หมาะสมคอื 6 และ 5 ส าหรบักระบวนการรฟีอรม์มิง่มเีทนดว้ยไอน ้าแบบปกตแิละที่
มกีารดูดซบัคารบ์อนไดออกไซดต์ามล าดบั เน่ืองจากการเพิม่อตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อไปจะ
ท าใหป้รมิาณไฮโดรเจนทีผ่ลติไดเ้พิม่ขึน้ในปรมิาณที่เลก็น้อย ซึง่เมื่อเทยีบกบัพลงังานทีต่้องใช้
เพิม่ขึน้ในกระบวนการแลว้ถอืว่าไมม่ปีระสทิธภิาพ 

ขอ้ได้เปรยีบของกระบวนการรฟีอรม์มิง่มเีทนด้วยไอน ้าที่มกีารดูดซบัคารบ์อนไดออกไซด์
คอืความบรสิุทธิข์องผลติภณัฑไ์ฮโดรเจนทีผ่ลติได ้จากผลการจ าลองกระบวนการพบว่า ความ
บรสิุทธิข์องไฮโดรเจนมคี่ามากกว่ารอ้ยละ 99 โดยโมล (dry basis) และสามารถผลติได้ ณ 
อุณหภูม ิ700 ถงึ 900 เคลวนิ โดยมคีวามบรสิุทธิส์ูง เมื่อเทยีบกบัไฮโดรเจนที่ผลติได้จาก
กระบวนการรฟีอรม์มิง่มเีทนดว้ยไอน ้าแบบปกต ิซึง่เท่ากบัรอ้ยละ 78 โดยโมล (dry basis) และ
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สามารถผลติไดท้ี่อุณหภูม ิ950  เคลวนิ จะเหน็ไดว้่ากระบวนการรฟีอรม์มิง่มเีทนดว้ยไอน ้าทีม่ ี
การดดูซบัคารบ์อนไดออกไซดจ์ะสามารถผลติไฮโดรเจนทีม่คีวามบรสิุทธิส์ูงกว่าและใชอุ้ณหภูมิ
ทีต่ ่ากว่าในการผลติ  

จากผลการจ าลองกระบวนการและวเิคราะหผ์ลสามารถสรปุไดว้่ากระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ย
ไอน ้ าที่มีการดูดซับคาร์บอนไดออกไซด์ สามารถผลิตไฮโดรเจนได้ในปริมาณที่มากกว่า
กระบวนการแบบปกต ิด าเนินการทีอุ่ณหภมูติ ่ากว่าและใชอ้ตัราส่วนการป้อนไอน ้าต่อมเีทนทีต่ ่า
กว่า ซึ่งเป็นการลดต้นทุนในการผลติได้ นอกจากนัน้ความบรสิุทธิข์องไฮโดรเจนที่ผลิตได้มี
ความบรสิุทธิส์งูกว่ามาก 

 
6.2 กระบวนการผลิตแกส๊ไฮโดรเจนจากการรีฟอรม์ม่ิงกลีเซอรอลด้วยน ้าเหนือวิกฤต

ของกลีเซอรอลร่วมกบัหน่วยดดูซึมแกส๊คารบ์อนไดออกไซด ์ 
จากผลการศกึษาสภาวะการด าเนินงานของกระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกลเีซอรอล

โดยใชป้ฏกิริยิารฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าเหนือวกิฤต พบว่าการด าเนินงานของเครื่องรฟีอรม์เมอรท์ี่
เหมาะสมในการเกดิปฏกิิรยิารฟีอร์มมิง่คอืที่อุณหภูม ิ800 องศาเซลเซยีส และความดนั 230 
บรรยากาศ  ส่วนสารตัง้ต้นทีเ่หมาะสมในการเกดิปฏกิริยิาเพื่อใหไ้ดแ้ก๊สผลติภณัฑท์ีม่เีศษส่วน
โมลของแก๊สไฮโดรเจนมากทีสุ่ดคอืทีอ่ตัราส่วนไอน ้าเหนือวกิฤตต่อกลเีซอรอลดบิเท่ากบั 90 ซึง่
จะ ให้แ ก๊สผลิตภัณฑ์ที่ประกอบด้วยแ ก๊สไฮโดร เจน 65 เปอร์ เซ็นต์ โดยโมล  แ ก๊ส
คารบ์อนไดออกไซด ์23 เปอรเ์ซน็ตโ์ดยโมล และไอน ้า 12 เปอรเ์ซน็ต์โดยโมล จากนัน้เพื่อท าให้
แก๊สผลติภณัฑท์ีไ่ดม้คีวามบรสิุทธิข์องแก๊สไฮโดรเจนเพิม่มากขึน้จงึท าการแยกน ้าออกจากแก๊ส 
จากผลการศึกษาสภาวะการด าเนินงานของเครื่องแยกแก๊ส-ของเหลว พบว่าที่สภาวะการ
ด าเนินงานทีเ่หมาะสมคอุืณหภูม ิ30 องศาเซลเซยีส และความดนั 20 บรรยากาศ ซึง่จะให้แก๊ส
ผลติภณัฑท์ี่ประกอบด้วยแก๊สไฮโดรเจน 74 เปอรเ์ซน็ต์โดยโมล แก๊สคารบ์อนไดออกไซด์ 25 
เปอร์เซน็ต์โดยโมล และแก๊สอื่นๆ 1 เปอร์เซน็ต์โดยโมล แต่แก๊สผลติภณัฑ์ที่ได้ยงัคงมคีวาม
บรสิุทธิข์องแก๊สไฮโดรเจนไม่เพยีงพอต่อการน าไปใช้ประโยชน์ต่างๆ จงึน าแก๊สผลติภณัฑท์ีไ่ด้
ท าใหบ้รสิุทธิโ์ดยกระบวนการดดูซมึคารบ์อนไดออกไซดด์ว้ยสารละลายมอนอเอทานอลามนี 

จากผลการศึกษาสภาวะการด าเนินงานของกระบวนการดูดซมึคาร์บอนไดออกไซด์ด้วย
สารละลายมอนอเอทานอลามีนพบว่าจากการศึกษาสภาวะที่เหมาะสมในการท าให้ แก๊ส
ไฮโดรเจนบรสิุทธิ ์โดยก าหนดให ้เปอรเ์ซน็ตแ์ก๊สคารบ์อนไดออกไซดท์ีเ่จอืปนในแก๊สไฮโดรเจน
ทีย่อมรบัได้คอื 10-50 ppm พบว่าจ านวนชัน้ของหอดูดซึมเท่ากบั 5 ความดนัของหอดูดซมึ
เท่ากบั 20 บรรยากาศ อตัราการป้อนสารละลายมอนอเอทานอลามนีเท่ากบั 4,834 kgmeasol/hr 
(1,934 kgmea/hr + 2,900 kgwater/hr) ทีค่วามเขม้ขน้สารละลายมอนอเอทานอลามนีเท่ากบั 40 
เ ปอ ร์ เ ซ็นต์  จ ะ ให้ แ ก๊ ส ไฮ โด ร เ จนที่ มีค ว ามบริสุ ท ธิ  ์ 99.99 เ ปอ ร์ เ ซ็ นต์  ซึ่ ง มีแ ก๊ ส
คารบ์อนไดออกไซดเ์จอืปนอยู่ 50 ppm โดยภายใต้สภาวะการด าเนินงานดงักล่าวสามารถดูด
ซมึแก๊สคารบ์อนไดออกไซดไ์ดถ้งึ 99.98 เปอรเ์ซน็ต ์  
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6.3 ระบบร่วมของเซลล์เช้ือเพลิงชนิดออกไซด์แขง็แบบน าโปรตอนและเคร่ืองรีฟอรม์
เมอรแ์บบไอน ้าท่ีใช้เช้ือเพลิงแตกต่างกนั 
จากการจ าลองกระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้าพบว่า เมื่อ

เพิม่อุณหภูมขิองเครื่องรฟีอร์มเมอร์ จะส่งผลให้เชื้อเพลงิทุกชนิดสามารถผลติแก๊สไฮโดรเจน
และแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด์ได้มากขึน้ โดยเอทานอลเป็นเชื้อเพลงิที่ให้รอ้ยละผลได้ของแก๊ส
ไฮโดรเจนมากทีสุ่ด ตามมาด้วยกลเีซอรอล และแก๊สชวีภาพ ตามล าดบั เมื่อเพิม่อตัราส่วนโดย
โมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อน พบว่าเชือ้เพลงิทุกชนิดสามารถผลติแก๊สไฮโดรเจน น ้า และแก๊ส
คารบ์อนไดออกไซดไ์ดม้ากขึน้ และเกดิแก๊สคารบ์อนมอนอกไซดไ์ดน้้อยลง ในกรณีทีเ่พิม่เครื่อง
ปฏิกรณ์วอเตอร์แก๊สชิพ พบว่าเชื้อเพลิงทุกชนิดสามารถผลิตแก๊สไฮโดรเจนและแก๊ส
คารบ์อนไดออกไซดไ์ดเ้พิม่ขึน้ ในขณะทีไ่ดแ้ก๊สคารบ์อนมอนอกไซดแ์ละน ้าลดลง โดยแนวโน้ม
การผลติแก๊สผลติภณัฑ์เหล่านี้ของทัง้สองกรณีจะเหมอืนกบัในกรณีที่มกีารเพิม่อุณหภูมขิอง
เครือ่งรฟีอรม์เมอร ์และเมือ่เพิม่อุณหภมูขิองเครือ่งปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิจะท าใหป้รมิาณแก๊ส
ไฮโดรเจนลดลง และเมือ่ท าการวเิคราะหพ์ลงังาน พบว่าเครือ่งรฟีอรม์เมอรเ์ป็นหน่วยปฏบิตักิาร
ทีต่้องการพลงังานมากทีสุ่ด โดยแก๊สชวีภาพเป็นเชื้อเพลงิที่ต้องการพลงังานมากที่สุด ตามมา
ด้วย เอทานอล และกลเีซอรอล ตามล าดบั แต่เมื่อพจิารณาพลงังานทัง้หมด พบว่าเอทานอล
เป็นเชื้อเพลงิที่ต้องการพลงังานมากที่สุด ตามมาด้วยแก๊สชวีภาพ และกลเีซอรอล ตามล าดบั 
โดยสภาวะการด าเนินงานของกระบวนการรฟีอร์มมิง่ด้วยไอน ้าที่เหมาะสมที่สุดของการใช้
เชือ้เพลงิทัง้ 3 ชนิด มคี่าเท่ากนั คอื ทีอุ่ณหภูมขิองเครื่องรฟีอรม์เมอร ์1,073 เคลวนิ อตัราส่วน
โดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อนเท่ากบั 5 และอุณหภูมขิองเครื่องปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ 473 
เคลวนิ 

ในการศกึษาสมรรถนะการผลติไฟฟ้าจากระบบร่วมของเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็
แบบน าโปรตอนและกระบวนการรฟีอรม์มิง่ดว้ยไอน ้า จะพจิารณาจากประสทิธภิาพในการผลติ
ไฟฟ้าและพลังงานความร้อนของระบบการผลิตไฟฟ้าของแต่ละเชื้อเพลิง ผลการจ าลอง
กระบวนการพบว่าการเพิ่มอุณหภูมิ ความดัน และความหนาแน่นกระแสไฟฟ้าของเซลล์
เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบน าโปรตอน จะส่งผลให้ได้ค่าความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้า และ
ประสทิธภิาพของเซลลเ์ชือ้เพลงิ เพิม่สูงขึน้ โดยเมื่อพจิาณาผลของการใชเ้ชือ้เพลงิต่างชนิดกนั
ร่วมกับการปรบัเปลี่ยนสภาวะการด าเนินงาน ได้ผลการจ าลองกระบวนการไปในแนวโน้ม
เดยีวกนัว่า การใชเ้ชือ้เพลงิกลเีซอรอลจะใหค้่าศกัยไ์ฟฟ้าและความหนาแน่นก าลงัไฟฟ้าสูงทีสุ่ด 
ตามมาด้วยเอทานอล และแก๊สชีวภาพ ตามล าดบั ขณะที่แก๊สชวีภาพเป็นเชื้อเพลิงที่ให้ค่า
ประสทิธภิาพของเซลล์เชือ้เพลงิสูงทีสุ่ด ตามมาดว้ยเอทานอล และกลเีซอรอล ตามล าดบั โดย
สภาวะการด าเนินงานของเซลล์เชื้อเพลงิที่เหมาะสมที่สุดของการใช้เชื้อเพลงิทัง้ 3 ชนิด มคี่า
เท่ากนั คอื ที่อุณหภูม ิ973 เคลวนิ ความดนั 5 บาร ์และความหนาแน่นกระแสไฟฟ้า 12,000 
แอมแปรต่์อตารางเมตร ในการจ าลองกระบวนการยงัท าการวเิคราะหพ์ลงังานในกระบวนการ
ผลติไฟฟ้าที่ได้จากเชื้อเพลิงชนิดต่าง ๆ พบว่าการด าเนินงานของการจ าลองกระบวนการรี
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ฟอร์มมิง่ด้วยไอน ้าจะมคีวามต้องการพลงังาน ขณะที่การด าเนินงานของเซลล์เชื้อเพลงิชนิด
ออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอนจะมกีารปลดปล่อยพลงังานออกมา โดยกลเีซอรอลเป็นเชือ้เพลงิที่
มคีวามต้องการพลงังานและมกีารปลดปล่อยพลงังานออกมากทีสุ่ด ตามมาดว้ยเอทานอล และ
แก๊สชวีภาพ ตามล าดบั และเมื่อพจิารณาพลงังานรวมทัง้ระบบร่วม พบว่าเชือ้เพลงิทุกชนิดเป็น
ระบบทีม่คีวามตอ้งการพลงังาน โดยกลเีซอรอลจะมคีวามตอ้งการพลงังานมากทีสุ่ด ตามมาดว้ย
เอทานอล และแก๊สชวีภาพ ตามล าดบั 

จากผลการจ าลองกระบวนการสามารถสรุปได้ว่า แก๊สชวีภาพเป็นเชื้อเพลิงที่ เหมาะสม
ส าหรบัเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบน าโปรตอนมากที่สุด เนื่องจากมคี่าประสทิธภิาพ
ของเซลล์เชื้อเพลงิสูงที่สุด และยงัเป็นเชื้อเพลงิที่มคีวามต้องการพลงังานในระบบน้อยที่สุด 
นอกจากนี้ยงัพบว่าแก๊สชวีภาพมปีรมิาณแก๊สคารบ์อนไดออกไซดท์ีท่างออกของเซลลเ์ชือ้เพลงิ
น้อยทีสุ่ดอกีดว้ย 

 
6.4 การเปรียบเทียบสมรรถนะของเซลล์อิเลก็โทรไลซิสชนิดออกไซด์แขง็แบบท่ีมีการ

เติมและไม่เติมมีเทน  
เซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ประยกุตม์าจากเซลลอ์เิลก็โทรไล

ซสิชนิดออกไซดแ์ขง็โดยการเตมิแก๊สมเีทนทางดา้นขัว้แอโนด และเพื่อป้องกนัการเกดิคารบ์อน
บนขัว้อเิลก็โทรด ไอน ้าจะถูกป้อนเขา้สู่ข ัว้แอโนด ดงันัน้ดา้นแอโนดของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิด
ออกไซดแ์ขง็จงึมลีกัษณะเหมอืนดา้นแอโนดของเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็ ซึง่มกีารผลติ
ก าลงัไฟฟ้าไปยงัเซลล์อเิลก็โทรไลซสิ ในงานวจิยันี้ได้ท าการพฒันาแบบจ าลองทางไฟฟ้าเคมี
ของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็ซึง่พจิารณาค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีทัง้ 
3 ชนิด (ไดแ้ก่ ค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากปฏกิริยิาเคม ีค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากความ
ต้านทานไฟฟ้า และค่าศกัยไ์ฟฟ้าสูญเสยีเน่ืองจากการถ่ายโอนมวล ผลการจ าลองกระบวนการ
แสดงใหเ้หน็ว่าค่าศกัยไ์ฟฟ้าสุทธขิองเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็มคี่า
น้อยกว่าค่าศกัยไืฟฟ้าของเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็ประมาณ 1 โวลต์ ในกรณีทีค่่า
ศกัยไ์ฟฟ้าสุทธมิคี่าเป็นลบ พลงังานไฟฟ้าที่ต้องการของเซลล์อเิลก็โทรไลซสิทีม่เีชื้อเพลงิช่วย
ชนิดออกไซดแ์ขง็มคี่าลดลง 100 เปอรเ์ซน็ต ์เมือ่เทยีบกบัเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิชนิดออกไซดแ์ขง็
แบบทัว่ไป ส่วนในกรณีทีค่่าศกัยไ์ฟฟ้าสุทธเิป็นบวกจะสามารถลดลงได ้90 เปอรเ์ซน็ต์ ผลการ
จ าลองกระบวนการพบว่าเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิช่วยชนิดออกไซดแ์ขง็สามารถผลติได้
ทัง้แก๊สไฮโดรเจนและกระแสไฟฟ้าเมื่อค่าศกัยไ์ฟฟ้าสุทธเิป็นลบ และจะสามารถผลติได้เพยีง
แก๊สไฮโดรเจนเมือ่ค่าศกัยไ์ฟฟ้าสุทธเิป็นบวก  

ในการวเิคราะหส์มรรถนะของเซลล ์พบว่าการออกแบบเซลลอ์เิลก็โทรไลซสิทีม่เีชือ้เพลงิ
ช่วยชนิดออกไซด์แขง็โดยขัว้แคโทดเป็นโครงสรา้งรองรบัจะเหมาะสมที่สุด นอกจากนี้ผลการ
จ าลองกระบวนการยงับ่งชีว้่าความตอ้งการพลงังานไฟฟ้าจะสามารถลดลงไดโ้ดยการเพิม่สดัส่วน
ของไอน ้าที่ด้านขัว้แคโทด การเพิม่ความดนัในการด าเนินงานในช่วง 1 ถงึ 3 บาร ์การเพิม่
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อุณหภมูใินการด าเนินงาน การลดอตัราส่วนไอน ้าต่อคารบ์อนทีข่ ัว้แอโนด การลดอตัราการใชไ้อ
น ้า และการลดอตัราการใชเ้ชือ้เพลงิ  
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Hydrogen is considered a clean energy carrier for the future. At present, the production of hydrogen via a
solid oxide electrolysis cell is of interest because water is the only reactant used; however, hydrogen pro-
duction through electrolysis technology is still costly due to high electrical energy consumption. To
reduce this energy demand, an addition of methane to the anode side of the solid oxide electrolysis cell,
where it behaves like the anode side of the solid oxide fuel cell and generates heat and electricity to
accomplish the electrolysis process, is one interesting method. In this study, modeling of the solid oxide
fuel-assisted electrolysis cell is performed based on an electrochemical model to analyze the performance
of the electrolyzer with/without the addition of methane in terms of the power input and the energy
efficiency. In addition, the effect on the electrolyzer cell by key operating parameters, such as current
density, steam fraction, steam-to-carbon ratio, temperature, pressure, steam utilization and fuel utiliza-
tion, is presented. The simulation analysis shows that the performance of the solid oxide fuel-assisted
electrolysis cell is higher than that of conventional solid oxide electrolysis cell, as it requires a lower
power input. Furthermore, it is possible to run the solid oxide fuel-assisted electrolysis cell without an
external electrical energy input.

� 2016 Elsevier Ltd. All rights reserved.
1. Introduction

Currently, hydrogen is considered as a carrier of clean and sus-
tainable energy. Hydrogen can be used in a combustion device
without greenhouse gas emission, it is used as a reactant in many
industries such as the hydrogenation process [1], and it can be used
in a fuel cell for producing electrical energy and thermal energy [2].
To date, hydrogen is mainly produced via the thermochemical
process from fossil fuels [3–5]; however, because of the depletion
and the environmental problem of fossil fuels [6], the renewable
and sustainable processes have received more attention. Water
electrolysis via the electrochemical process is one of promising
processes for hydrogen production because it uses only water as
a reactant. This water electrolysis, which uses electricity to decom-
pose water into hydrogen and oxygen, is the cleanest method
when using electricity produced by nuclear energy or renewable
energy [7]. Among various types of electrolysis cells, the solid
oxide electrolysis cell (SOEC) has received considerable attention
because its high temperature operation (700–1000 �C) leads to
lower electrical energy consumption and higher reaction kinetics
compared with low temperature electrolysis cells (alkaline and
proton exchange membrane). Furthermore, heat generation is a
by-product in the SOEC because of voltage losses (activation
overpotential, concentration overpotential and ohmic loss), and it
can be used as a heat source for steam fed into the SOEC [8].

As mentioned above, the SOEC is an attractive process for
hydrogen production; however, it is expensive for competition in
the market due to two main reasons. Firstly, high temperature
SOEC has materials and catalyst limitations that lead to a high fab-
rication cost. Secondly, although thermal energy demand can
replace electrical energy demand with high temperature operation
of SOEC, the SOEC still requires high electrical energy consump-
tion; this in turn creates a high electricity cost. Although, the SOEC
is not used commercially to produce hydrogen, improvement and
development of the SOEC is still necessary and interesting [9].
Many of the recent efforts in SOEC development have been devoted

http://crossmark.crossref.org/dialog/?doi=10.1016/j.enconman.2016.04.100&domain=pdf
http://dx.doi.org/10.1016/j.enconman.2016.04.100
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http://dx.doi.org/10.1016/j.enconman.2016.04.100
http://www.sciencedirect.com/science/journal/01968904
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Nomenclature

DAB molecular binary diffusion coefficient (m2 s�1)
DAk Knudsen diffusion coefficient of species A (m2 s�1)
Deff
an effective diffusivity of the gas mixtures at the anode

side (m2 s�1)
Deff
ca effective diffusivity of the gas mixtures at the cathode

side (m2 s�1)
E open-circuit voltage (V)
E0 potential at standard pressure (V)
Ei activation energy of the electrode (J mol�1)
F Faraday’s constant (C mol�1)
J current density (A m�2)
J0,i electrode exchange current density (A m�2)
ki pre-exponential factor of the electrode (X�1 m�2)
Keq,SR equilibrium constants of steam reforming reaction
Keq,WGS equilibrium constants of water–gas shift reaction
L cell length (m)
LHVi lower heating value of component i at inlet
n number of electrons participating in the electrochemical

reaction
_Ni;in inlet flow rate of gas component i (mol s�1)
P pressure (Pa)
PH2 partial pressure of hydrogen (Pa)
PH2O partial pressure of steam (Pa)
PO2 partial pressure of oxygen (Pa)
PTPB
H2

partial pressure of hydrogen at triple-phase boundary
(Pa)

PTPB
H2O partial pressure of steam at triple-phase boundary (Pa)

PTPB
O2

partial pressure of oxygen at triple-phase boundary (Pa)
PSOEC power density of SOEC (Wm�2)
PSOFEC power density of SOFEC (Wm�2)
R gas constant (J mol�1 K�1)

Rele electrochemical reaction rate (mol m�2 s�1)
T temperature (K)
Usteam steam utilization
Ufuel fuel utilization
VSOEC cell voltage of the SOEC (V)
VSOFC cell voltage of the SOFC (V)
W cell width (m)

Greek letters
a transfer coefficient
eSOFEC efficiency of SOFEC (%)
e electrode porosity
gact activation overpotential (V)
gconc concentration overpotential (V)
gohm ohmic loss (V)
ran electrical conductivity of the anode (X�1 m�1)
rca electrical conductivity of the cathode (X�1 m�1)
rele ionic conductivity of the electrolyte (X�1 m�1)
san anode thickness (m)
sca cathode thickness (m)
sele electrolyte thickness (m)
n electrode tortuosity

Subscripts
an anode
ca cathode

Superscripts
TPB triple-phase boundary
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to reduce its operating costs by a decrease in SOEC electricity con-
sumption. Pham et al. [10] first came up with the idea to reduce
electrical energy by adding a natural gas such as methane to react
with oxygen at the anode side of the SOEC. In addition, Martinez-
Frias et al. [11] proposed a novel and high-efficiency SOEC. In their
experiment, natural gas is fed into the anode side of single SOEC at
700 �C. It was found that natural gas reacts with oxygen produced
in the anode side through partial oxidation or total oxidation,
which causes a voltage reduction as much as 1 V compared with
conventional SOEC. However, they found that carbon deposition
on the anode material can occur when the SOEC operates at high
temperature (900 �C). Avoidance of carbon deposition can be
achieved by feeding steam with natural gas at the anode.

Apart from this, the solid oxide fuel-assisted electrolysis cell
(SOFEC) has been the focus of much research. The mixture of
methane and steam is fed to the anode side of the SOEC, followed
by the steam reforming of methane and water–gas shift reaction.
Hydrogen produced is further reacted with oxygen; thus, the elec-
trochemical reaction occurs and leads to electricity production. It
can be implied that the anode side of SOEC works like the anode
side of solid oxide fuel cell (SOFC). Tao and Virkar [12] developed
the cathode materials for use in hybrid electrochemical devices
(SOFC/SOEC/SOFEC) that comprise the SOFC and the SOFEC for
co-production of hydrogen and electricity directly from distributed
natural gas or alternative fuels. Wang et al. [13] also developed
electrode materials, which are a Co–CeO2–YSZ cathode and a
Pd–C–CeO2–YSZ anode, to replace Ni/YSZ electrodes and inhibit
the carbon deposition that occurs from methane at high operating
temperature. Moreover, Luo et al. [14] studied the performance of
the SOFEC fueled by carbon monoxide and methane based on
experimentation and elementary reaction modeling. It was found
that the performance of CH4-SOFEC is higher than that of CO-
SOFEC. The mechanism shows that methane is not electrochemi-
cally oxidized directly but converted into carbon monoxide and
hydrogen first through a steam reforming reaction and then
followed by electrochemical oxidation and hydrogen production.
As a consequence, the SOFEC can produce not only hydrogen at
the cathode but also generate electricity at the anode.

From above literatures, it can be observed that many previous
studies have focused on improving the materials of SOFEC. An
investigation into SOFEC based on mathematical modeling, which
is required to characterize the SOFEC electrical performance
related to reaction and mass transport processes that occurs in
the SOFEC, has been limited. Luo et al. [14] proposed an elementary
reaction kinetic model of SOFEC coupling with heterogeneous ele-
mentary reactions and electrochemical reactions. The proposed
model was calibrated and validated with the experimental data
and the predicted polarization curves agreed well with the exper-
imental data. Although, the SOFEC model is commonly governed
by the conservation equations and electrochemical reaction, an
electrochemical model of the SOFEC describing the conversion of
electrical power to hydrogen plays an important role in character-
izing the electrical performance of SOFEC. The inclusion of all volt-
age losses (i.e., activation, ohmic and concentration losses) in the
electrochemical model results in a more accurate prediction of
the SOFEC, and it could lead to a more optimal operating condition
and design of SOFEC.

In this study, the performance of SOFEC for hydrogen produc-
tion is investigated by considering its electrical characteristics
obtained from a detailed an electrochemical model. The perfor-
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mance comparison between SOFEC and SOFC is performed to
clarify the outstanding features of SOFEC. Furthermore, the
effect of key operating parameters such as current density,
steam fraction, steam-to-carbon ratio, temperature, pressure,
steam utilization and fuel utilization on the SOFEC performance
is analyzed.

2. Mathematical model

2.1. SOEC/SOFEC operation

2.1.1. SOEC operation for hydrogen production
Fig. 1a demonstrates the operation of SOEC for hydrogen pro-

duction. Steam is fed into the cathode channel and diffuses into
the porous cathode. Then, steam is decomposed by electrical
energy to form hydrogen and oxygen ions (Eq. (1)) at the triple-
phase boundary (TPB). After that, oxygen ions are transported
through the electrolyte to the porous anode and oxidized to form
oxygen gas (Eq. (2)). The overall reaction for hydrogen production
via SOEC is shown in Eq. (3).

At the cathode : H2Oþ 2e� ! H2 þ O2� ð1Þ

At the anode : O2� ! 1
2
O2 þ 2e� ð2Þ

Overall : H2O ! H2 þ 1
2
O2 ð3Þ
2.1.2. SOFEC operation for hydrogen production
The SOFEC operation for hydrogen production is shown in

Fig. 1b. Like SOEC, steam is fed into the cathode channel and
reduced into hydrogen and oxygen ions (Eq. (4)). In case of SOFEC,
the mixture of methane and steam is fed into the anode channel
and allow methane steam reforming (Eq. (5)) and water–gas shift
reactions (Eq. (6)) to be carried out on the anode surface. It is noted
that a high steam-to-carbon ratio fed into the anode channel is
needed to avoid carbon deposition on the electrode surface, result-
ing in the degradation of electrode materials [11,15]. Hydrogen
produced from these reactions is diffused to the porous anode
and reacts with the oxygen ions traveling from the cathode to pro-
duce electricity (Eq. (7)). It can therefore be observed that the
SOFEC operation is the same as the SOEC at the cathode side and
the SOFC at the anode side.
Fig. 1. Schematic diagram of hydrogen pro
At cathode side : H2Oþ 2e� ! H2 þ O2� ð4Þ
At anode side : CH4 þH2O $ COþ 3H2 ð5Þ

COþH2O $ CO2 þH2 ð6Þ
H2 þ O2� ! H2Oþ 2e� ð7Þ

Overall : CH4 þ 2H2O ! CO2 þ 4H2 ð8Þ
2.2. SOEC/SOFEC electrochemical model

In this work, an electrochemical model is considered to predict
the cell potential of SOEC and SOFEC. The assumptions used for
modeling are as follows: (1) steady-state operation, (2) adiabatic
process, (3) no pressure drop, (4) ideal gas behavior for all gases
and (5) only hydrogen that can be electrochemically oxidized
and reduced at the anode and cathode, respectively. It is noted that
the model presented in this work is based on a macro-level model,
because the reactions occur at the electrode–electrolyte interface
[16]. Although the model is developed from the basic assumptions,
it can be used to predict the effect of structural and operational
parameters on the cell performance and is suitable for a prelimi-
nary design phase of the electrolysis cell.

2.2.1. SOEC model
The SOEC demands external electrical energy for decomposing

steam into hydrogen and oxygen. Electrical energy (power density
input) can be calculated from cell voltage and current density (Eq.
(9)).

PSOEC ¼ JVSOEC ð9Þ
where PSOEC is the power density (Wm�2), J is a current density
(A m�2) and VSOEC is the cell voltage of the SOEC (V).

The open-circuit voltage (OCV), which is an ideal voltage of the
SOEC, can be calculated from the Nernst equation (Eq. (10)). The
OCV for the SOEC means the minimum voltage required to produce
hydrogen.

E ¼ E0 þ RT
2F

ln
PH2P

0:5
O2

PH2O

" #
ð10Þ

where E is the open-circuit voltage (V), E0 is the potential at
standard pressure (V), R is the gas constant (J mol�1 K�1), T is the
operating temperature (K), F is the Faraday’s constant (C mol�1),
duction from: (a) SOEC and (b) SOFEC.
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and PH2 , PO2 and PH2O are the partial pressures (bar) of hydrogen,
oxygen and steam, respectively.

When the SOEC is operated, the cell voltage is higher than the
OCV because of the voltage losses as expressed in Eq. (11).

VSOEC ¼ Eþ gconc þ gact þ gohm ð11Þ
These voltage losses will be described as follows:
The concentration overpotential (gconc) is caused by the mass

transport of components in the porous electrode. The concentra-
tion of reactants is reduced because of reactions in the electrodes;
therefore, gas diffusion resistance in the electrode has obviously
occurred. The concentration or pressure of gases at the TPB is also
different from that at the bulk flow. The concentration overpoten-
tial can be written as:

gconc;ca ¼
RT
2F

ln
PTPB
H2 ;ca

PH2O;ca

PH2 ;caP
TPB
H2O;ca

" #
ð12Þ

gconc;an ¼ RT
2F

ln
PTPB
O2 ;an

PO2 ;an

 !0:5
2
4

3
5 ð13Þ

where the subscripts ‘‘ca” and ‘‘an” are the cathode and anode,
respectively, and the superscript TPB is the triple-phase boundary
where the electrochemical reaction has occurred. Pressure of hydro-
gen (PTPB

H2
) and steam (PTPB

H2O
) at the TPB can be calculated from the

one-dimensional diffusion equation for equimolar counter-current
mass transfer (Eqs. (14) and (15)) [17].

PTPB
H2 ;ca

¼ PH2 ;ca þ
RTJsca
Deff

ca 2F
ð14Þ

PTPB
H2O;ca

¼ PH2O;ca �
RTJsca
Deff

ca 2F
ð15Þ

where sca is the cathode thickness (m) and Deff
ca is an effective diffu-

sivity of the gas mixtures at the cathode side (m2 s�1) that can be
explained by ordinary and Knudsen diffusions [17] as expressed
in Eq. (16).

Deff
ca ¼ PH2O;ca

P

� �
Deff

H2
þ PH2 ;ca

P

� �
Deff

H2O
ð16Þ

The effective diffusivity of the A component (Deff
A ) can be calcu-

lated as follows:

1

Deff
A

¼ n
e

1
DAB

þ 1
DAk

� �
ð17Þ

where n is an electrode tortuosity, e is an electrode porosity, DAB is
the molecular binary diffusion coefficient (m2 s�1), and DAk is
Knudsen diffusion coefficient of species A (m2 s�1).

Only oxygen occurs at the anode; therefore, the pressure of
oxygen at the TPB (PTPB

O2
) causes a pressure gradient in the anode,

and oxygen is transported in the electrode by permeation instead
of diffusion. The oxygen pressure at the TPB (Eq. (18)) is solved
from the oxygen flux using Darcy’s law [18].

PTPB
O2 ;an

¼
ffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffiffi
P2
O2 ;an

þ JRTlsan
2FBg

� �s
ð18Þ

where l is the dynamic viscosity of oxygen (kg m�1 s�1), which is a
function of temperature [19], and Bg is the flow permeability, which
can be determined by the Kozeny–Carman relationship.

Bg ¼ e3

72nð1� eÞ2
ð2rÞ2 ð19Þ

The activation overpotential (gact) is the voltage loss from kinet-
ics of the reaction at the electrodes. The Butler–Volmer equation
(Eq. (20)) is used to describe the activation overpotential, which
is related to the charge transfer of the reaction.

J ¼ J0;i exp
2ð1� aÞFgact;i

RT

� �
� exp

�2aFgact;i

RT

� �� �
; i ¼ ca; an

ð20Þ
where J0,i is the electrode exchange current density (A m�2), and a
represents the transfer coefficient (usually taken to be 0.5). The
exchange current density, which is the kinetic parameter used to
determine the local electrode current density at open-circuit
voltage, can be expressed as:

J0i ¼
RT
2F

ki exp
�Ei

RT

� �
; i ¼ ca; an ð21Þ

where ki is the pre-exponential factor (X�1 m�2) and Ei is the
activation energy (J mol�1).

The ohmic loss (gohm) is caused by the resistance of ions and
electron conduction through the electrolyte and the electrode,
respectively, and depends on configuration and cell conduction.
Ohmic loss that obeys Ohm’s law can be expressed by

gohm ¼ J
sca
rca

þ sele
rele

þ san
ran

� �
ð22Þ

rele ¼ 33:4� 103 exp
�10:3� 103

T

 !
ð23Þ

where s and r are the thickness and conductivity of each cell
component, respectively.

From electrochemical model, hydrogen production rate of the
electrochemical reaction can be evaluated from Eq. (24). It is based
on Faraday’s law as:

Rele ¼ J
2F

ð24Þ
where Rele is the rate of electrochemical reaction (mol s�1 m�2).

2.2.2. SOFEC model
Like the SOEC, steam is decomposed into hydrogen and oxygen

when the external electricity is applied to SOFEC. Eq. (9) is used to
compute the power density input. Because the SOFEC configuration
is composed of the cathode side of the SOEC and the anode side of
the SOFC, the SOFEC cell voltage is calculated from SOEC and SOFC
voltages. As mentioned above, the OCV of the SOECmeans the min-
imum voltage required to produce hydrogen. In the case of the
SOFC, the OCV means the maximum voltage that can produce elec-
tricity. Due to irreversible losses, the cell voltage of the SOFEC is
lower and higher than the OCV of SOFC and the SOEC, respectively.
When the SOFEC is used with a SOEC coupled to a SOFC, the elec-
trochemical model of the SOEC and the SOFC are used to evaluate
the electrochemical model for the SOFEC.

For the SOFEC, the cell voltage (VSOFEC) comes from the combi-
nation of SOEC and SOFC voltage that can be derived as:

VSOFEC ¼ VSOEC � VSOFC ð25Þ
VSOFEC ¼ ðESOEC þ gloss;SOECÞ � ðESOFC � gloss;SOFCÞ ð26Þ

VSOFEC ¼ E0
SOEC þ

RT
2F

ln
PH2 ;caP

0:5
O2 ;an

PH2O;ca

" #
þ gloss;SOEC

 !

� E0
SOFC þ

RT
2F

ln
PH2 ;anP

0:5
O2 ;ca

PH2O;an

" #
� gloss;SOFC

 !
ð27Þ

where VSOEC and VSOFC are the cell voltage of the SOEC and the SOFC
(V), respectively, ESOEC and ESOFC are the OCV of the SOEC and SOFC
(V), respectively, gloss,SOEC and gloss,SOFC are the irreversible losses of
the SOEC and SOFC (V), respectively.

Because of the same standard potential between the SOEC and
SOFC, E0

SOEC and E0
SOFC presented in Eq. (27) can be neglected. Thus,

the cell voltage of the SOFEC can be calculated from Eq. (28).



Fig. 2. Comparison between model predictions and experimental results for: (a) SOEC and (b) SOFEC.

Table 1
Model input parameters of the SOFEC for hydrogen production.

Parameters Value

Cathode pre-exponential factor, kca 654 � 109 X�1 m�2

Cathode activation energy, Eca 140 � 103 J mol�1

Cathode electric conductivity, rca 80 � 103 X�1 m�1

For the SOEC
Anode pre-exponential factor, kan 235 � 109 X�1 m�2

Anode activation energy, Ean 137 � 103 J mol�1

Anode electric conductivity, ran 8.4 � 103 X�1 m�1

For the SOFEC
Anode pre-exponential factor, kan 654 � 109 X�1 m�2

Anode activation energy, Ean 140 � 103 J mol�1

Anode electric conductivity, ran 80 � 103 X�1 m�1

Electrode porosity, e 0.3
Electrode tortuosity, n 6
Average pore radius, r 0.5 lm
Cathode thickness, sca 500 lm
Electrolyte thickness, sele 10 lm
Anode thickness, san 50 lm

For comparison of support structures
For cathode-supported cell
Cathode thickness, sca 500 lm
Electrolyte thickness, sele 50 lm
Anode thickness, san 50 lm

For electrolyte-supported cell
Cathode thickness, sca 50 lm
Electrolyte thickness, sele 500 lm
Anode thickness, san 50 lm

For anode-supported cell
Cathode thickness, sca 50 lm
Electrolyte thickness, sele 50 lm
Anode thickness, san 500 lm

Table 2
Operating conditions of the SOFEC for hydrogen production.

Parameters Value

Operating temperature, T 1073 K
Operating pressure, P 1 bar
Average current density, J 7000 A/m2

Steam utilization at cathode 0.8
Fuel utilization at anode 0.8
Cathode stream inlet composition 10 mol% H2, 90 mol% H2O

For the SOEC
Anode stream inlet composition 100 mol% O2

For the SOFEC
Anode stream inlet composition S/C = 2

278 Y. Patcharavorachot et al. / Energy Conversion and Management 120 (2016) 274–286
VSOFEC ¼ RT
2F

ln
PH2 ;caPH2O;an

PH2O;caPH2 ;an

� �
þ gconc þ gact þ gohm ð28Þ

The concentration overpotential (gconc) can be written as:

gconc;ca ¼
RT
2F

ln
PTPB
H2 ;ca

PH2O;ca

PH2 ;caP
TPB
H2O;ca

" #
ð29Þ

gconc;an ¼ RT
2F

ln
PTPB
H2O;an

PH2 ;an

PH2O;anP
TPB
H2 ;an

" #
ð30Þ
It is assumed that these reactions take place at the electrode–
electrolyte interface. PTPB

H2 ;ca
and PTPB

H2O;ca
can be computed from

Eqs. (14) and (15), respectively. Pressure of hydrogen and steam
at the anode–electrolyte interface (at the TPB) can be calculated
from the one-dimensional diffusion equation for equimolar
counter-current mass transfer as follows [17]:

PTPB
H2 ;an

¼ PH2 ;an �
RTJsan
Deff

an 2F
ð31Þ

PTPB
H2O;an

¼ PH2O;an þ
RTJsan
Deff

an 2F
ð32Þ

where Deff
an is an effective diffusivity of the anode (m2 s�1), which

can be calculated from Eqs. (16) and (17) for the anode gases.
The activation overpotential and ohmic loss of the SOFEC can be

calculated the same as the SOEC (Eqs. (20) and (21)), but parame-
ters for calculation are dependent on the materials of the
electrodes.

As no kinetic information depending on the cell material has
been found in the literature, the equilibrium model is considered
in this work. Sánchez et al. [20] investigated the methane steam
reforming and water gas shift reaction equilibrium model to check
if it was proper for use as a zeroth dimensional model at the anode
channel of the SOFC. Thus, the SOFEC anode channel can be evalu-
ated by the equilibrium model the same as the SOFC. The equilib-
rium constant for the steam reforming and water gas shift is shown
as:
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Keq;SR ¼ 1:0267� 1010 exp �0:2513Z4 þ 0:3665Z3
�

þ 0:5810Z2 � 27:134Z þ 3:2770
�

ð33Þ

Keq;WGS ¼ exp �0:2935Z3 þ 0:6351Z2 þ 4:1788Z þ 0:3196
� �

ð34Þ

Z ¼ 1000
T

� 1 ð35Þ

where Keq,SR and Keq,WGS are the equilibrium constants of steam
reforming and water–gas shift reactions from Haberman and Young
[21], respectively.

2.2.3. SOFEC performance
To evaluate the electrochemical performance of SOFEC, the cell

geometries, material property data, inlet operating conditions (e.g.,
temperature, pressure and gas composition) and molar flow rate of
gas are given. The molar flow rate of gas can be further determined
when steam utilization at the cathode and fuel utilization at the
anode of the SOFEC are specified.
Fig. 3. Comparison between the SOEC and the SOFEC at different current density: (a) cell
outlet.
Usteam ¼ JLW

2F _NH2O;in

ð36Þ

Ufuel ¼ JLW

2F _NCH4 ;in

ð37Þ

where Usteam and Ufuel are steam utilization and fuel utilization,
respectively, L and W are cell length and cell width (m), respec-
tively, and _NH2O;in and _NCH4 ;in are the inlet flow rate of steam and
methane (mol s�1), respectively.

The performance of the SOFEC is represented in terms of the
power density (PSOFEC) and energy efficiency as follows:

eSOFEC ¼ LHVH2
_NH2 ;out þ LHVCO

_NCO;out

IV þP LHV fuel
_Nfuel;in

; V > 0 ð38Þ

eSOFEC ¼ LHVH2
_NH2 ;out þ LHVCO

_NCO;out þ IVP
LHV fuel

_Nfuel;in

; V < 0 ð39Þ
voltage and power density, (b) voltage loss and (c) molar flow rate of gas at inlet and



Table 3
Comparison of the SOEC and the SOFEC for hydrogen production at current density of
7000 A/m2.

SOEC SOFEC

Current density (A/m2) 7000 7000
Net cell voltage (V) 1.11 0.01
Power density (W/m2) 7801 81
Concentration overpotential (V) 0.0198 0.0168
Activation overpotential (V) 0.1752 0.1291
Ohmic loss (V) 0.031 0.031
Hydrogen production rate (mol/s) 0.00145 0.00145
Steam inlet flow rate at cathode (mol/s) 0.00181 0.00181
Methane inlet flow rate at anode (mol/s) 0 0.00045
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where LHVH2 ; LHVCO; LHV fuel are the lower heating value of
hydrogen, carbon monoxide and fuel, respectively (J mol�1);
_NH2 ;out;

_NCO;out; _Nfuel;in are the outlet flow rate of hydrogen, carbon
monoxide and the inlet flow rate of fuel (mol s�1), respectively;
and I is the current (A).
Fig. 4. Comparison of SOFEC with different support structures: (a) net cell volt
3. Model validation

3.1. SOEC model

To ensure that the proposed model can predict the SOEC
behavior, the SOEC model for hydrogen production was validated
with experimental data of Momma et al. [22]. The cathode inlet
composition is 60% H2O and 40% H2. The thickness of the Ni–YSZ
cathode, YSZ electrolyte and LSM–YSZ anode are 100, 1000 and
100 lm, respectively. Fig. 2a shows the model prediction of cell
voltage for the SOEC operated at different operating temperatures
in comparison with experimental data. It is found that the simula-
tion result is in good agreement with the experimental data.

3.2. SOFEC model

The SOFEC model results were compared with the experiment
performed by Wang et al. [23]. They experimented with the hydro-
gen production using SOFEC at an operating temperature of 973 K.
The cathode stream inlet composition consisted of H2O/H2 = 13
age and power density, (b) ohmic loss and (c) concentration overpotential.



Fig. 5. Effect of cathode thickness at different current densities on (a) cell voltage and power density and (b) concentration overpotential.

Fig. 6. Effect of electrolyte thickness at different current densities on (a) cell voltage and power density and (b) ohmic loss.
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and PH2O ¼ 0:57 atm. The YSZ thickness of 50 lm sandwiched
between 15 and 300 lm thick porous YSZ layers. In addition, a
pre-exponential factor = 854 � 109 X�1 m�2 is used to manipulate
the model parameter. The comparison of the experimental and
model results in terms of cell voltage with different anode stream
inlet composition (CH4:H2O:CO2 = 10:40:80 and CH4:H2O:
CO2 = 10:20:10) is shown in Fig. 2b. As a result, the model results
have demonstrated good agreement with the experimental data.
However, it can be observed that the OCV obtained from the model
is less than that from experiment. This is because of the low reac-
tivity of methane and the equilibrium not being established for
high methane concentrations on the anode materials. It is noted
that the available experimental data from the literature is the cell
voltage–current density curve and thus, this curve is used to vali-
date the models of SOEC and SOFEC. However, the amount of
hydrogen produced from the SOEC and SOFEC can be determined,
according to Eq. (24).
4. Results and discussion

The performance analysis of the SOFEC for hydrogen production
is presented in this section. To ensure the advantage of the SOFEC
stack, the performance characteristics of the SOFEC is compared
with the conventional SOEC. The role of support structure and
the effect of the key operating parameter (i.e., inlet compositions,
operating pressure and operating temperature and utilization)
are further examined based on a detailed electrochemical model
of the SOFEC.

The model input parameters and operating conditions used in
the simulation are listed in Tables 1 and 2, respectively. Generally,
SOEC materials for the cathode, electrolyte and anode are Ni–YSZ,
YSZ and LSM–YSZ, respectively. In case of SOFEC, the material used
for the anode is changed to Ni–YSZ because it is commonly used for
methane oxidation on the anode side. However, it is noted that the
methane oxidation has caused carbon deposition on Ni–YSZ



Fig. 7. Effect of anode thickness at different current densities on (a) cell voltage and power density and (b) concentration overpotential.

Fig. 8. Effect of inlet steam fraction at the cathode side of SOFEC on (a) power density and efficiency and (b) cell voltage and concentration loss.
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material. To prevent carbon deposition on the anode, the steam-to-
carbon ratio (S/C) is more than 2 [24].

4.1. Comparisons between the SOEC and the SOFEC for hydrogen
production

As mentioned previously, the SOEC and the SOFEC have the
same operation at the cathode but are different at the anode. For
the SOEC, only oxygen gas is considered at the anode side, whereas
the gas mixture of methane and steam is fed into the anode side of
the SOFEC. Fig. 3 shows the comparison between the SOEC and the
SOFEC in terms of cell voltage, power density, voltage loss and
molar flow rate of gas at the inlet and outlet. As seen in Fig. 3a,
the cell voltage of the SOFEC is lower than the SOEC approximately
1 V and has a negative voltage at a current density in a range of
0–7000 A/m2. This implies that the use of external electricity is
unnecessary for hydrogen production by SOFEC at this current den-
sity range. According to this operating condition, the SOFEC can
produce hydrogen simultaneously with electricity. In addition, it
can be seen that at zero cell voltage, the SOFEC can operate without
the external electricity requirement and no electricity production.
Considering the power consumptions as shown in Fig. 3a, it is
found that the SOFEC obviously has less power input than the
SOEC. The maximum power generation takes place at approxi-
mately 3000 A/m2. At negative cell voltage, the SOFEC can reduce
more than 100% of electrical energy demand compared with the
SOEC. This means that the SOFEC not only operates without electri-
cal energy but can also generate electricity. At positive cell voltage,
the SOFEC can reduce more than 90% of electrical energy demand
compared with the SOEC. Fig. 3b demonstrates the voltage loss
comparison between the SOEC and the SOFEC at different current
density. The simulation results show that activation overpotential
is a major voltage loss, followed by ohmic loss and concentration
overpotential. In the case of the SOFEC, activation and concentra-
tion overpotential are different from the SOEC due to the use of dif-
ferent materials and the inlet composition on the anode side.
Table 3 presents a comparison of parameters between the SOEC
and the SOFEC for hydrogen production at a current density of



Fig. 9. Effect of inlet steam to carbon ration at the anode side of SOFEC on (a) power density and efficiency and (b) cell voltage and concentration loss.

Fig. 10. Effect of operating pressure of SOFEC on (a) power density and efficiency and (b) cell voltage and concentration loss.

Y. Patcharavorachot et al. / Energy Conversion and Management 120 (2016) 274–286 283
7000 A/m2. The hydrogen production rate is based on current den-
sity only; therefore, the molar flow rate of hydrogen obtained from
SOFEC is equal to that from SOEC as seen in Fig. 3c. From the sim-
ulation result, it can be concluded that the SOFEC has a better per-
formance than the SOEC in terms of electrical energy consumption.

4.2. Effect of cell configurations

4.2.1. Effect of support structures
A comparison of SOFEC performance with different support

structures (i.e., anode, cathode and electrolyte supports) is given
in Fig. 4a. It is shown that the electrolyte-supported SOFEC
required a power consumption higher than the electrode-
supported SOFEC. From Fig. 4b, the performance of electrolyte-
supported SOFEC is governed by ohmic loss due to its higher
electrolyte thickness. Fig. 4c presents the difference of concentra-
tion overpotential in each support structure of the SOFEC, and it
can be seen that the anode side of the anode-supported SOFEC
has a higher concentration overpotential than the cathode side of
the cathode-supported SOFEC even though they have the same
electrode thickness. This is because the transportation of gas
through the porous electrode has an important effect on concen-
tration overpotential. Hydrogen produced from steam reforming
and water gas shift reactions on the anode side of the anode-
supported cell is harder to diffuse to the TPB for the electrochem-
ical reaction than steam at the cathode side of the cathode-
supported cell. In addition, the anode side of the anode-
supported cell has lower effective diffusivity than the cathode side
of the cathode-supported cell; thus, the concentrations of steam at
the TPB and at bulk are obviously different and lead to a high con-
centration overpotential. However, the concentration overpoten-
tial is less compared with other voltage losses. The simulation
result shows that the power density of anode-supported SOFEC
elevates slightly compared with the cathode-supported SOFEC. It
can be concluded that the cathode-supported configuration is the
most favorable design for SOFEC.
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4.2.2. Effect of cathode thickness
In this section, the influence of cathode thickness on the perfor-

mance of a cathode-supported SOEFC is investigated. The cathode
thickness of 100 lm, 500 lm and 1000 lm are varied, whereas
the electrolyte and anode thicknesses are fixed at 10 lm and
50 lm, respectively. Fig. 5a demonstrates the cell voltage and
power density as a function of current density at different cathode
thicknesses. The simulation result indicates that the SOFEC perfor-
mance is decreased when the cathode thickness is higher. This is
because the diffusion of gases from the cathode channel to the
cathode–electrolyte interface is more difficult when the cathode
thickness increases; thus, the concentration overpotential
increases, as seen in Fig. 5b.

4.2.3. Effect of electrolyte thickness
The effect of the electrolyte thickness (10 lm, 30 lm and

50 lm) on the performance of a cathode-supported SOEFC is
shown in Fig. 6. It is noted that the cathode and anode thicknesses
are fixed at 500 lm and 50 lm, respectively. As seen in Fig. 6a, the
electrolyte thickness has a significant effect on the SOFEC perfor-
mance. It can be found that cell voltage and power density strongly
increase with an increase in electrolyte thickness. This can be
explained by the increment of ohmic loss, as shown in Fig. 6b. From
the simulation result, it can be indicated that a cathode-supported
SOFEC should be fabricated with a thin electrolyte. In addition, the
thinnest electrolyte thickness that could possibility avoid cracking
of the YSZ thin film is 10 lm [25–27].

4.2.4. Effect of anode thickness
Fig. 7a presents the characteristic curve of cell voltage and

power density for a cathode-supported SOFEC at different anode
thicknesses (25 lm, 50 lm and 100 lm). It is noted that the cath-
ode and electrolyte thicknesses are kept constant at 500 lm and
10 lm, respectively. Increasing anode thickness has a very slight
impact on cell voltage and power density. An increase in anode
thickness increases concentration overpotential, as shown in
Fig. 7b.

From the investigation of SOFEC configuration, it can be con-
cluded that the cathode, electrolyte and anode thicknesses of
500, 10, 50 lm are set as the standard cell geometry for a perfor-
mance analysis of the SOFEC in the next section. The effect of inlet
gas composition and operating conditions (i.e., operating pressure,
Fig. 11. Effect of operating temperature of the SOFEC on (a) power d
temperature and steam and fuel utilization) is further examined
with respect to power density, efficiency, cell voltage and concen-
tration loss.
4.3. Effect of inlet gas composition

4.3.1. Effect of steam fraction
For the SOFEC operation, steam is fed to the cathode coupled

with methane to produce hydrogen. However, not only steam
but also hydrogen is fed to the cathode channel because hydrogen
is a reducing gas that is used for avoiding oxidation of the Ni elec-
trode. To investigate the effect of inlet composition on the SOFEC
performance, the steam molar fraction at the cathode is varied
from 0.5 to 0.9, whereas the steam to carbon ratio at the anode side
is fixed at 2. As seen in Fig. 8a, it is found that when a higher
amount of steam is fed to the SOFEC, the power density consump-
tion is lower while the efficiency is higher. Although the concentra-
tion loss is higher due to the hindered diffusion of gas into the
interface, the cell voltage is reduced with an increase in the steam
mole fraction (Fig. 8b). This is because a higher steammole fraction
causes a decrease in the OCV of the SOFEC according to the Nernst
equation (Eq. (10)); this dominates the cell voltage and corre-
sponds to power density. It is noted that the trend of cell voltage
is consistent with the published data [23].
4.3.2. Effect of steam to carbon ratio
At the anode side of the SOFEC, steam is added to avoid carbon

formation on the electrode materials. Thus, the steam to carbon
ratio has an effect on the performance of the SOFEC. The steam
to carbon ratio is varied from 2 to 6 while the steam molar fraction
at the cathode side is fixed at 0.9. From Fig. 9a, the power density
consumption is increased with an increase in the steam to carbon
ratio. This is because of low hydrogen production at the anode side
of the SOFEC. In addition, while the power density is found to be
higher, the efficiency slightly decreases because the fuel molar
flow rate is higher with an increasing steam to carbon ratio. As
seen in Fig. 9b, when the steam to carbon ratio increases, cell volt-
age increases due to the increasing OCV, whereas the concentra-
tion loss is less changed.
ensity and efficiency and (b) cell voltage and each voltage loss.
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4.4. Effect of operating pressure

In this section, operating pressure is varied from 1 to 10 bar.
From the simulation result shown in Fig. 10a, the efficiency tends
to stay constant when the SOFEC is operated at higher pressure,
whereas the power density consumption can be divided into two
ranges. The power density consumption is decreased in a pressure
range of 1–3 bar and increased when the pressure increases from 3
to 10 bar. This can be explained by the results of the concentration
loss as seen in Fig. 10b. The variation of pressure from 1 to 3 bar
leads to a significant decrease in concentration loss. After that,
the concentration loss is decreased slightly while the OCV of SOFEC
continuously increases; therefore, power density is enhanced.
4.5. Effect of operating temperature

The operating temperature, which is varied from 873 K to
1273 K, is a key parameter on performance of the SOFEC. From
Fig. 11a, it can be seen that power consumption decreases and effi-
ciency increases with increasing operating temperature. Not only
Fig. 12. Effect of steam utilization at the cathode of SOFEC on (a) powe

Fig. 13. Effect of fuel utilization at the anode of SOFEC on (a) power
the electrochemical reaction but also the steam reforming reaction
at the anode has a faster reaction time when the operating temper-
ature is higher. In addition, the reduction of electrical energy con-
sumption occurs when the operating temperature increases
according to the thermodynamics of the SOEC. Fig. 11b shows
the effect of operating temperature on cell voltage and each volt-
age loss. When the SOFEC operates at a higher operating tempera-
ture, cell voltage, activation overpotential and ohmic loss can be
obviously reduced, whereas concentration overpotential slightly
rises because of the partial pressure of gases at TPB. Consequently,
high temperature operation can improve the performance of the
SOFEC. However, a limitation due to the cell materials at high tem-
perature is noted.
4.6. Effect of utilization

4.6.1. Effect of steam utilization
The effect of steam utilization at the cathode side of the SOFEC

on SOFEC performance is presented in Fig. 12. Steam utilization is
varied from 0.5 to 0.9 and fuel utilization is fixed at 0.8. From the
r density and efficiency and (b) cell voltage and each voltage loss.

density and efficiency and (b) cell voltage and each voltage loss.
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result depicted in Fig. 12a, the increase of steam utilization
strongly increases the power density while it has a less influence
on the efficiency. In addition, high steam utilization causes high
hydrogen production at the cathode side; thus, cell voltage and
all voltage losses are higher as seen in Fig. 12b.

4.6.2. Effect of fuel utilization
Fig. 13 presents the impact of fuel utilization at the anode side

of the SOFEC on the power density, efficiency, cell voltage and all
voltage losses. Fuel utilization at the anode side is varied from
0.5 to 0.9 while steam utilization on cathode side is kept constant
at 0.8. The simulation result indicates that power density and effi-
ciency can be enhanced with increasing fuel utilization (Fig. 13a).
Because the increase of fuel utilization increases high hydrogen
production at the anode side, cell voltage and voltage losses are
increased, as shown in Fig. 13b. The results are consistent with
experimental data published in the literatures [11]. From the sim-
ulation result, it can be observed that fuel utilization has a signif-
icant effect on the performance of SOFEC compared with steam
utilization because fuel can produce more hydrogen.

5. Conclusions

A solid oxide fuel-assisted electrolysis cell (SOFEC) is applied
from a solid oxide electrolysis cell (SOEC) by adding methane to
the anode side. To protect carbon formation, steam is also fed into
the anode side. Thus, the anode side of SOEC behaves like the
anode side of solid oxide fuel cell (SOFC) so that electricity is gen-
erated to use in the electrolyzer. In this study, a detailed electro-
chemical model of SOFEC that takes into account all voltage
losses (i.e., activation, ohmic and concentration loss) is developed
to perform a performance analysis. The simulation results reveal
that the net cell voltage of the SOFEC is approximately 1 V lower
than the SOEC. Electrical energy consumption of the SOFEC
decreases more than 100% of the conventional SOEC when negative
net cell voltage occurs and decreases more than 90% of the conven-
tional SOEC when positive net cell voltage occurs. The SOFEC can
produce both hydrogen and electricity at negative net cell voltage
and produce only hydrogen at positive net cell voltage.

In the performance analysis, it is found that the cathode-
supported configuration is the most favorable design for SOFEC.
Furthermore, the simulation result indicates that electrical energy
demand can be reduced by increasing the steam fraction at the
cathode side, increasing the operating pressure to within a range
of 1–3 bar and increasing operating temperature as well as
decreasing steam to carbon ratio at the anode side, steam utiliza-
tion and fuel utilization.
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Glycerol is expected to be an adequate renewable resource for hydrogen production in the future because it is 

the by-product of biodiesel production. In this work, crude glycerol containing 80 wt% of glycerol and 20 wt% 

of methanol is used to perform the thermodynamic analysis of hydrogen production via the glycerol 

supercritical steam reforming process using the Gibbs free energy minimization method in AspenPlus
TM

. The 

effects of operating conditions i.e., temperature, pressure and the ratio of supercritical water to crude glycerol 

(S/G ratio), in the reformer were analyzed. The simulation results show that the suitable operating conditions 

for the reformer giving 65 mol% H2 in the gaseous product are at temperature, pressure and S/G ratio of 800 
C, 240 atm and 90. However, the purity of hydrogen is still not suitable for industrial application. Therefore, 

the hydrogen purification processes including the gas-liquid separation unit and CO2 absorption process using 

monoethanolamine (MEA) as an absorption media were also investigated. The results show that the final 

product of the absorption process using 5-stage absorber can produce approximately up to 99 mol% H2. 

1. Introduction 

Biodiesel--a member of biofuel energy has received much attention in the recent year since it is a 

biodegradable, renewable and non-toxic fuel. In addition, the burning products contains lower amount of ash, 

carbon monoxide, sulphur dioxide, and incomplete burning carbon, than those of diesel. Although the capital 

and production costs are still quite high, it is worth noting that the biodiesel production would be a promising 

option while the crude oil price is in the crisis. With the growth of biodiesel production industry, it leads to large 

amount of glycerol, the main by-product of biodiesel production in which vegetable oils or animal fats are 

converted into biodiesel through the transesterification process. Glycerol can be used in many applications 

that include food, cosmetics and pharmacy. One of effective ways for utilization of glycerol is the conversion of 

glycerol to hydrogen. This is valuable added of the low-price glycerol without the requirement of glycerol 

purification unit and reduce the dependent on petroleum source for hydrogen production. 

Hydrogen is considered to be an energy source for the future because it causes no harmful to the environment 

when it is combusted with oxygen. In addition, hydrogen can be used in many different functions including use 

in chemical production industries and use as a feed for fuel cells. To date, hydrogen production from glycerol 

can be accomplished by various reforming processes i.e., steam reforming (Authayanun et al., 2011), partial 

oxidation (Wang, 2010), autothermal reforming (Pairojpiriyakul et at., 2010) and aqueous phase reforming 

(Wen et al., 2008). Considering the steam reforming reaction, it can be found that this reaction can be used for 

a commercial production because this process provides the highest yield of hydrogen (up to 70 % on a dry 

basis). However, this reaction is highly endothermic reaction, therefore; it needs high energy to heat up the 

feed of water and glycerol to the desired reaction temperature.  

Recently, there are some researchers focused on the investigation of supercritical water reforming since this 

can reduce the energy needed in the reactor. Moreover, the outstanding property of supercritical water is that 
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it can dissolve in the non-polar organic compound which can reduce the reaction time. Bennekom et al. (2011) 

studied hydrogen production from pure glycerol, crude glycerin, and methanol (pure and in the presence of 

Na2CO3) in supercritical water. Their experimental results indicated that glycerol can be completely converted 

to H2, CO2, CH4 and CO under temperatures of 460 - 650 
o
C, feed concentrations of 5 – 20 wt% and the 

residence time of 6-173 s. Ortiz et al. (2011) performed thermodynamic calculations of glycerol reforming 

using supercritical water to identify the operating conditions that maximize hydrogen production from a mixture 

of water and glycerol.  

However, hydrogen product from the reformer always gives considerably content of CO2. This is not suitable 

for industrial use and thus, the hydrogen purification unit is required to achieve the final product purity (Collodi, 

2010). In general, there are several techniques for CO2 capture e.g., pressure swing adsorption, temperature-

swing adsorption, physical absorption, and chemical absorption. Among these techniques, the absorption 

process using aqueous solution of monoethanolamine (MEA) has been widely used in the industry (Moioli and 

Pellegrini, 2013). As a matter of fact that MEA is high reactive and low cost (Mofarahi et al., 2008). However, 

the absorption process is selected for the CO2 capture from exhaust gas of power plants, natural gas and 

refinery gas. Mofarahi et al. (2008) studied the recovery of CO2 by absorption process from gas turbine 

exhaust of gas refinery power station. Chavez and Guadarrama (2011) simulated the CO2 capture by 

chemical absorption process with MEA from the flue gases of the power plant. The CO2 capture from 

synthesis gas has not been reported in the open literature. As a result, the integration of the absorption 

process with MEA and the steam reformer is seemed to be interesting and challenge task. Significantly, 

hydrogen produced from reforming in supercritical water has high pressure and thus, it is easily and directly to 

supply for the absorption process. 

The objective of this work is to study the hydrogen production via the supercritical water reforming of crude 

glycerol based on the thermodynamic principle. The Gibbs free energy minimization procedure in 

AspenPlus
TM

 is used to calculate the equilibrium composition. The effects of key operating conditions i.e., 

temperature, pressure, supercritical water to glycerol ratio were examined. The CO2 absorption process 

integrated with the reforming process is also proposed in this study. The effect of design and operating 

parameters on the H2 purification is analysed.   

2. Process description 

2.1 Hydrogen production from glycerol supercritical water reforming process 
The glycerol supercritical water reforming process is composed of two main reactors i.e., supercritical water 

reformer and water gas-shift reactor. This process is shown in Figure 1. The reactants are crude glycerol 

(GLYCEROL) and supercritical water (W1). Generally, crude glycerol contains impurities for example 

methanol, ethanol, water and catalyst. In this work, we assume that crude glycerol is pretreated to reduce its 

effect on reactors and equipment. Pretreated glycerol is composed of 80 wt% of glycerol and 20 wt% of 

methanol. At standard condition, glycerol is fed to the reformer with the molar feed rate of 100 kmol/h at 25 C, 

1 atm. Supercritical water is fed with the rate of 9,900 kmol/h at 500 C, 240 atm. Therefore, the ratio of 

supercritical water to glycerol (S/G) is 99. The mixture of supercritical water and glycerol is mixed in the mixer 

(MIX) and then is fed to the compressor (COMP) and heater (HEAT) to adjust the temperature and pressure 

before entering to the reformer (SWREFORM). The reactions occur in the reformer are shown in Table 1. The 

operating conditions for the reformer and equipment, i.e., mixer, compressor, heater, turbine, water gas-shift 

reactor, separator are shown in Table 2. Gaseous products from the reformer will be sent to turbine 

(TURBINE) and cooler (COOLER1) for reduction of pressure and temperature to 1.4 atm. and 20 C, 

respectively. This mixture is then fed to the water gas-shift reactor (WSHIFT) where the CO reacts with steam 

to produce additional H2 and CO2 at 200 C. The synthesis gas from water gas-shift reactor will be cooled 

before it is separated in the separator (SEP) where the liquid water and gases i.e., CO and H2 will be split.  

2.2 CO2 absorption process with monoethanolamine absorption media 
Because the purity of hydrogen obtained from the supercritical steam reforming is not suitable for industrial 

application, the next step of hydrogen production is to eliminate the impurity in the mixture of gas containing 

hydrogen and carbon dioxide. In this work, CO2 will be removed by absorption process using the MEA solution. 

This solution can be regenerated and recycled back to the process. The process diagram is shown in the 

Figure 2. The gas mixture from the reformer is fed to the 3-tray absorption tower (ABSORBER) where it is in 

contact with 25 wt% of MEA solution.  The CO2- rich stream flows to the 6-tray stripper tower (STRIPPER) for 

the purpose of MEA recycling where the H2-rich steam flows to the flash drum (FLASH) for splitting of water 

and H2. The unit model and operating conditions for the absorption process are shown in Table 3. 
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3. Methodology 

This work performs a thermodynamics analysis for the hydrogen production from supercritical steam reforming 

process using Aspen Plus. The gaseous components from reforming process at equilibrium can be calculated 

 

Figure 1: Process flow diagram of hydrogen production from glycerol via supercritical steam reforming 

Table 1: Reactions in the supercritical steam reformer 

Reactions     

Glycerol reforming: C3H8O3 + 3H2O                3CO2 + 7H2 (1) 

Glycerol decomposition: C3H8O3                                           3CO  + 4H2 (2) 

Methanol reforming: CH3OH + H2O                   CO2 + 3H2 (3) 

Methanol decomposition: CH3OH                             CO + 2H2 (4) 

Reverse water gas-shift:  CO2 + H2                          CO + H2O (5) 

Methanation: CO + 3H2                          CH4+H2O (6) 

Water gas-shift: CO + H2O                          CO2 + H2 (7) 

Table 2: The operating condition of reforming process 

Code  Unit Model Standard Condition Operational range 

COMP Compressor - 200 – 300 atm 

HEAT Heater - 500 – 1,000 C 

SWREFORM RGibbs Reactor 500 C 500 – 1,000 C 

  240 atm 200 – 300 atm 

TURBINE Turbine 1.4 atm - 

COOLER1 Heater 200 C - 

WSHIFT REquil Reactor 200 C - 

  1.4 atm - 

COOLER2 Heater 60 C - 

SEP Flash Separator 60 C 0 – 60 C 

  1.4 atm 1.4 – 50 atm 

 

 

Figure 2: Process flow diagram of CO2 absorption      

Table 3: The operating condition of CO2 absorption  

process 

Code Unit Model Standard 

Condition 

ABSORBER Rad Frac Columns stage = 3 

  10 atm 

FLASH Flash Separator 0 C 

  10 atm 

STRIPPER Stripper stage = 6 

  1.4 atm 

COOLER1 Heater 101 - 25 C 

SPLIT SSplit Split fraction 

0.2 

MIX-MEA Mixer - 
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from the minimisation of Gibbs free energy using RGibbs Model. The Soave-Redliche-Kwong Equation of 

State is used. The effects of supercritical water to glycerol ratio, reaction temperature, pressure and operating 

condition for separator in the reforming process were analyzed. In the absorption process, the electrolyte-

NRTL was used to analyse the absorption process of MEA. The effects of MEA concentration, number of 

trays, pressure and the MEA feed rate on the performance of CO2 absorption were analysed.  

4. Model validation 

To confirm the validation of the Aspen Plus model calculation, this work compared the simulation results with 

the experimental results of Adam et al. (2008). It was found that the simulation results of the hydrogen 

production from the supercritical reforming process and the experimental results on Ru/Al2O3 catalyst under 

the same operating conditions were in a good agreement. 

5. Results and discussions 

5.1 Hydrogen production 
The simulation starts with calculation of the hydrogen production in the reformer. According to the standard 

operating conditions shown in the Table 2, the gaseous products from the reformer contain 12.48 % H2O, 

42.73 % H2, 23.29 % CO2, and 21.29 % CH4 with glycerol conversion around 100 %. In order to improve the 

efficiency of the reforming reaction, the effects of key operating conditions were analysed in the following 

section. 

5.1.1 Effect of temperature on the supercritical reforming reaction 
Figure 3 reveals the effects of the temperature of heater and reformer on the mole fraction of gaseous 

products. It can be seen that high operating temperature provides more H2 mole fraction. It increases from 

42.73 mol% at 500 C until it reaches constant value of 65 mol% at temperature more than 800 C. This is 

because the glycerol reforming is endothermic, therefore; high temperature will shift the equilibrium to the H2. 

However, the mole fraction of H2 reaches constant value at temperature more than 800 C due to the fact that 

the reforming reaction is reversible and is controlled by the chemical equilibrium at this temperature. The 

simulation results also show that 1 mole of glycerol produces 6 mole of hydrogen which is close to the 

stoichiometric of reforming reaction (1 mole of glycerol to 7 mole of hydrogen). Nevertheless, mole fraction of 

CH4 is reduced when temperature is raised because the reverse reaction of methanation reaction produces 

more hydrogen. 

5.1.2 Effects of supercritical water to crude glycerol ratio  
The effect of supercritical water to crude glycerol ratio (S/G ratio) was studied at temperature and pressure of 

800 C and 240 atm, respectively. The results show that increasing in S/G ratio causes higher mole fraction of 

hydrogen while mole fraction of methane is lower (Figure 4). However, at S/G of 90, mole fraction of gaseous 

products becomes almost constant with 65 mol% H2 and 0.1 mol% CH4. The mole fraction of other products 

i.e., CO, CO2, H2O are insignificantly changed. The increasing of S/G ratio at constant glycerol feed rate is the 

increasing of supercritical water feed to the reformer. This shifts the reaction equilibrium of the reforming 

reaction to the product side while it also shifts the equilibrium of the methanation to the reactant side, 

therefore; more hydrogen products can be produced from reforming and reverse methanation reactions. 

5.1.3 Effects of pressure on the supercritical reforming reaction 

As discussed in the previous section, the suitable temperature for glycerol supercritical reforming reaction is 

800 C. Consequently, this temperature is selected for studying the effect of pressure. The simulation results 

indicate that the change in pressure (pressure of compressor and reformer) has insignificant effect on the 

mole fraction of the gaseous products. Mole fraction of hydrogen is almost constant at 65 mol%. 

5.1.4 Effect of gas-liquid separation operating conditions. 

The suitable operating conditions of glycerol supercritical steam reforming at 800 C, 240 atm and S/G ratio = 

90 can provide only 65 mol% H2. To improve the efficiency of the process, the effects of gas-liquid separator 

operating conditions were analysed. Figure 5 indicates that increasing of operating pressure in gas-liquid 

separator causes better separation of water from gas mixture which results in lower in mole fraction of H2O 

and higher mole fraction of H2 and CO2 in the gaseous products. This is because high operating pressure can 

condense more steam. As shown in Figure 6, the simulation results show that low temperature improves the 

water separation because more steam is condensed. From the simulation results, it can be found that the 

optimal operating conditions of separator are pressure of 20 atm and temperature of 20 C. Under these 

conditions, the gaseous product consists of 1 % H2O, 74 % H2 and 25 % CO2. Although the highest purity of 

H2 from the reforming and separation is 74 mol%, this is not suitable for using in both industry and laboratory. 



 
353 

Therefore, the CO2 absorption process with MEA solution is implemented for production of higher purity 

hydrogen. 

 

  

Figure 3: Effect of operating temperature on reformer Figure 4: Effect of S/G ratio on reformer 

  

Figure 5: Effect of pressure on separation                    Figure 6: Effect of temperature on separation  

5.2 Integration of glycerol supercritical water reforming process with CO2 absorption process 
According to the previous study, the amount of CO2 in the gaseous products is 24 mol%, this can be reduced 

by the CO2 absorption process. The CO2 absorption process considered in this work uses MEA solution as an 

absorption media. The key operating conditions were analysed as shown in the following section. 

5.2.1 Effect of number of stage and operating pressure of absorber tower 
From Figure 7, the simulation results suggest that at constant pressure, CO2 in the gaseous products will be 

reduced as more stages are used. This is because better contact has been established when more stages 

have been used. However, the maximum absorption capacity is reached at 5 stages because the equilibrium 

of CO2 and MEA is reached. An increase in pressure causes better absorption due to the fact that high 

pressure is a driving force that promotes the mass transfer between phases. This enables the better CO2 

dissolution into the MEA. 

It can be concluded that 5 stages and 20 atm is the most suitable operating condition for absorption tower. 

Although, the pressure of 25 atm provides better capacity of absorption but the feed stream from process is in 

the pressure of 20 atm. If the condition of 25 atm is used, this will cause the additional work load to the 

process. The final product from the absorption process contains 99.1 mol% H2 and 0.9 mol% CO2. 

5.2.2 Effect of MEA concentration 
The concentration of MEA used in the study is varied in the range of 5-60 wt%. The absorption capacity 

increases with the MEA concentration because more solution is available for CO2 absorption. As seen in 

Figure 8, at 50 wt% of MEA, the absorption capacity is 99.9 %. Therefore, CO2 impurity is in the content of 50 

ppm and the hydrogen concentration is 99.99 mol%. However, MEA is a corrosive material; high concentration 

would reduce the reactor life time. This work considers that 40 wt% of MEA which gives the absorption 

capacity of 98 % and 99.3 mol% of hydrogen product is the better option. 

5.2.3 Effect of MEA feed rate 

The simulation results indicate that the absorption capacity is increased with an increase in MEA feed rate. 

Higher feed flow rate enable the better mass transfer. At the MEA feed rate of 4,823 kg/h, CO2 absorption 

capacity is 99.98 %. This provides 50 ppm of CO2 or 99.99 mol% of hydrogen. 
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Figure 7: Effect of stage and pressure of absorber Figure 8: Effect of MEA concentration 

6. Conclusions 

This work conducted a thermodynamic analysis of the glycerol supercritical steam reforming process with CO2 

absorption process. The Gibb free energy minimization method in the AspenPlus
TM

 was used for computing 

equilibrium composition. The simulation results at standard condition of the reformer (temperature = 800 C, 

pressure = 240 atm and S/G ratio = 99) indicated that the gaseous product composition contain 64.84 % of 

hydrogen which is not suitable for use. Although the change in operating conditions such as increasing in 

temperature and S/G ratio can improve the content of hydrogen production, this process is thermodynamically 

limited by chemical equilibrium. Thus, the separation conditions were also investigated. It is found that 

increasing in pressure and reduction of the separator would improve the hydrogen concentration in the 

gaseous product up to 74 mol%. Further, the CO2 absorption unit is integrated with reforming process to 

improve the hydrogen purity. The simulation results showed that the integrated process can produce the 

ready-to-use hydrogen with the concentration of 99 mol%. The optimal operating conditions of CO2 absorption 

process are the absorber pressure = 20 atm, number of stages in absorber = 5, MEA content = 40 wt% and 

MEA solution flow rate = 4,823 kg/h. 
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In this work, the sorption-enhanced steam methane reforming (SE-SMR) in which the integration of steam 

reforming reaction and carbon dioxide removal can be carried out in a single step was investigated in the 

thermodynamics aspects by using AspenPlus
TM

. Thermodynamics analysis was performed on both 

conventional steam methane reforming (SMR) and sorption-enhanced steam methane reforming 

processes based on minimization of Gibbs free energy method to determine the favorable operating 

conditions of each process. The effects of operating conditions (i.e., pressure, temperature and steam to 

carbon ratio) on hydrogen production were examined. The simulation results show that the optimal steam 

to carbon ratio is 6 and 5 for SMR and SE-SMR process, respectively. For SMR process, the maximum 

hydrogen purity of 78 % (dry basis) can be obtained at 950 K. While, the SE-SMR process offers two 

advantages over SMR process: (1) higher purity of hydrogen product can be achieved to 99 % (dry basis) 

and (2) required operating temperature is lower in the range of 700-850 K which is 100-150 K lower than 

SMR process, indicating that the SE-SMR process is less requirement of energy consumption. 

1. Introduction 

Presently, hydrogen plays an important role in many industries. Chemical industry uses hydrogen as a raw 

material for chemical synthesis and production, such as ammonia production from hydrogen and nitrogen 

via hydrogenation process. In petrochemical industry, hydrogen is required in hydrodesulphurization 

process for removing sulphur from the natural gas feedstock. More importantly, hydrogen is one of the 

alternative fuels for the future. It can be used in internal combustion devices or fuel cell without pollution 

emissions since its by-products are only water and heat and thus, hydrogen is regarded as a clean energy.  

With the aforementioned usefulness of hydrogen, the demand of hydrogen trends to be increased 

continuously. As a consequence, there are many researchers being pursued in the development of 

hydrogen production process. Steam methane reforming (SMR) which is traditional process for producing 

hydrogen has been received interest in the industrial scale and extensively studied in recent years 

(Caravella et al., 2009. However, the steam reforming retains some limitations that are main obstruction for 

hydrogen production. Due to its highly endothermic reaction, this process is carried out under high 

temperature operation and thus, the external heat source is required. In addition, the alloy-based reformer 

must be used to tolerate the severe conditions which are expensive. The most important constraint is that 

the reaction is limited by thermodynamics equilibrium of reversible reaction, higher operating temperature 

is required to achieve high production of hydrogen. When the hydrogen production is limited, the content of 

carbon dioxide always presents in gaseous product. This leads to the requirement of separation unit to 

purify hydrogen. Collodi et al. (2010) reported that 1 t of hydrogen produced will also produce 9 to 12 t of 

CO2. 
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One approach to improve the hydrogen production process is through simultaneous separation of carbon 

dioxide during the steam reforming reaction (Ochoa-Fernández et al., 2009). This approach can be 

performed by adding a carbon dioxide sorbent (such as calcium oxide) into the reformer (Liu et al., 2013). 

When carbon dioxide is produced from steam reforming reaction, it will be adsorbed into adsorbent. 

Removal of carbon dioxide causes a shift in equilibrium; and this leads to the achievement in hydrogen 

production. This process is called “sorption-enhanced steam methane reforming (SE-SMR)”. Due to the 

fact that the adsorption reaction is exothermic, overall reaction temperature can be reduced, resulting in a 

decrease in energy consumptions (Dou et al., 2014). The combination of production and purification 

processes results in the lower capital costs. In addition, the carbon dioxide capture on adsorbent can 

eliminate the emission carbon dioxide into the atmosphere as the most important greenhouse gas. 

Chen et al. (2009) presented a non-stoichiometric thermodynamic analysis of the sorption enhanced 

steam reforming of glycerol. Non-linear equations were simultaneously solved to determine the equilibrium 

gas composition. In the same way, Wang et al., 2011 studied the sorption enhanced steam reforming of 

propane by using the thermodynamic approach. However, the design and development of this process in 

AspenPlus
TM

 has not been reported. The advantage of using Aspen Plus is that it is easily accessible to 

design engineers in industry. This work aims to investigate a hydrogen production from the SE-SMR 

process based on thermodynamics aspect, which is useful for providing the appropriate operating 

condition for this process. The equilibrium composition of the gaseous product can be calculated based on 

the minimization of Gibbs free energy method through the use of AspenPlus
TM

. Effect of the operating 

parameters (i.e., pressure, temperature and steam to carbon ratio) on hydrogen production is also 

examined. Thermodynamics calculation of both conventional SMR and SE-SMR processes are 

determined to define the most favorable operating condition of each process 

2. Methodology 

In this work, methane (CH4) and steam are main reactants for hydrogen production process. In general, 

methane is main composition in natural gas along with other impurities. However, it is noted that in this 

work, pure methane is used to minimize the negative impact and side reactions. For CO2 adsorption, 

calcium oxide (CaO) is utilized as CO2 sorbents because it’s inexpensive, easy to find and considered as 

high adsorption ability. The thermodynamics calculation is performed by using AspenPlus
TM

. By giving the 

operating condition, the equilibrium compositions in the product from reformer can be calculated by using 

the minimization of Gibbs free energy method. The physical property method for thermodynamics 

calculation is based on the Soave-Redlich-Kwong (SRK). In addition, the sensitivity analysis function 

integrated in AspenPlus
TM

 will be used to examine the effect of operating conditions. 

3. Process description 

Figure 1 illustrates the flowsheet of the sorption-enhanced steam methane reforming process. The process 

begin with the mixture of pure methane (METHANE) and steam (STEAM) obtained from mixer (MIXER) is 

fed through compressor (COMP) and heater (HEATER) to reach the specified reformer operating 

condition. Then, the gas mixture is fed to reformer (REFORMER) along with the CO2 sorbents (SORB-IN).  

 

Figure 1: Flowsheet of the sorption-enhanced steam methane reforming process 
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Table 1: Possible reactions in sorption-enhanced steam methane reforming process 

Steam methane reforming 
4 2 2

CH  + H O CO + 3H  
0

298
ΔH = +206 kJ/mol  (1) 

Water-gas shift 
2 2 2

CO + H O CO  + H  
0

298
ΔH = -41 kJ/mol  (2) 

CO2 adsorption 
2 3

CaO + CO CaCO  
0

298
ΔH = -178 kJ/mol  (3) 

Table 2: Specification detail of each unit models in sorption-enhanced steam methane reforming 

Name  Unit model 
Initial condition 

Temperature (K) Pressure (bar) 

MIXER 

COMP 

HEATER 

REFORMER 

TURBINE 

COOLER 

FLASH 

Mixer 

Compr 

Heater 

RGibbs 

Compr 

Cooler 

Flash2 

- 

- 

900 

900 

- 

323.15 

323.15 

- 

1 

1 

1 

1 

1 

1  

 

Here the steam reforming and CO2 adsorption reaction is carried out in this reactor. To calculate the 

product composition at the equilibrium, RGibbs model reactor is utilized. The possible species in the 

process are CH4, H2O, CO, CO2, CaO, CaCO3 and H2. In order to condense steam from the gas mixture, 

the effluent from reformer (Stream 4) is reduced pressure and temperature by turbine (TURBINE) and 

cooler (COOLER), respectively. The flash drum (FLASH) is further used to separate liquid condensates 

from the gaseous phase. The possible reactions in sorption-enhanced steam methane reforming process 

are shown in Table 1 whereas Table 2 lists a specification detail of each unit models in the process. The 

initial flow rate of methane and steam is set respectively to be 1 kmol/h and 3 kmol/h and thus, the steam 

to carbon (S/C) ratio is equal to 3. The CO2 sorbent or CaO feed rate is 1 kmol/h which equal to the 

stoichiometric value of CO2 produced from water-gas shift reaction (Eq(2)). For the simulation of the 

conventional SMR process, the CaO feed rate is set to be 0 for omitting the CO2 adsorption reaction. 

4. Model Validation 
The simulation results from AspenPlus

TM
 are compared with the experimental results of Balasubramanian 

et al. (1999) to ensure model validation. Under same operating conditions, SMR process provides 94 % H2 

and 5 % CH4 whereas the gas composition of 95 % H2 and 4.7 % CH4 can be obtained in SE-SMR 

process. It is found that the model validation shows a good agreement with the experimental data 

5. Results and Discussion 

Thermodynamics calculation is performed on both SMR and SE-SMR processes in which the equilibrium 

composition of the gaseous product and the molar flow rate of each component are determined. The effect 

of operating parameters, i.e., pressure, temperature and S/C ratio are investigated by using sensitivity 

analysis function in AspenPlus
TM

. Under the standard conditions as shown in Table 2, the SMR process 

provides a gas product consisting of 75.23 % H2, 9.31 % CO, 11.82 % CO2 and 3.64 % CH4 (dry basis),  

the molar flow rate of H2 is 3.04 kmol/h and the methane conversion undergoes 85.34 %. For the SE-SMR 

process, the gas mixture of 95.42 % H2, 1.54 % CO, 1.17 % CO2 and 1.87 % CH4 (dry basis) can be 

obtained whereas the molar flow rate of H2 and methane conversion are 3.65 kmol/h and 92.86 %, 

respectively. From the simulation results, it can be seen that molar flow rate of H2 obtained from SE-SMR 

process can be achieved close to its stoichiometric value (4 kmol H2/1 kmol of CH4).  

5.1 Effect of operating pressure in both SMR and SE-SMR process 
Figure 2 presents the molar flow rate of product composition as a function of different operating pressure 

(1-21 bar) at temperature of 900 K and S/C ratio of 3. From the simulation result, it is found that the low 

operating pressure is favoured to the hydrogen production for both processes and the maximum molar 

flow rate of H2 can be obtained when the reformer operates at 1 bar. This is due to the fact that the total 

moles of product are higher than those of reactant according to Eq(1)-(3). As a result, increasing of 

operating pressure will shift the equilibrium backward to the reactant side. The simulation results indicate 

that the low pressure is suitable operation for both processes. 
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Figure 2: Molar flow rate of each components as a function of operating pressure at 900 K and S/C = 3: 

SMR (A) and SE-SMR (B) 

   

Figure 3: Molar flow rate of each component as a function of operating temperature at 1 bar and S/C = 3: 

SMR (A) and SE-SMR (B) 

5.2 Effect of operating temperature in both SMR and SE-SMR process 
Figure 3 represents the effect of operating temperature in the reformer (REFORMER) on molar flow rate of 

each component at the equilibrium state. The operating temperature is varied from 700 to 1,200 K while 

the operating pressure and S/C ratio are kept constant at 1 bar and 3, respectively. For SMR process, 

operating temperature has a great impact on molar flow rate of produced H2, as illustrated in Figure 2A. 

The molar flow rate of H2 is increased with an increase in the operating temperature. Since steam methane 

reforming reaction (Eq(1)) is endothermic, higher operating temperature can shift equilibrium to the product 

side, therefore; higher H2 can be obtained. The maximum molar flow rate of H2 is 3.36 kmol/h at 1,000 K. 

When the operating temperature is further increased, it is found that the molar flow rate of H2 decreases. 

This is because high temperature is not favorable to the exothermic water-gas shift reaction (Eq(2), 

leading to inhibiting the additional H2 production. The increasing in CO flow rate confirms the diminishing of 

water-gas shift reaction. In the SE-SMR process, the molar flow rate of H2 is steadily increased between 

700 and 850 K. As shown in Figure 2B, it can be seen that the molar flow rate of CO2 is in the trace 

amount and CaCO3 was formed (result not shown). Maximum H2 produced from this process is 3.66 

kmol/h at 850 K. When the operating temperature is further increased, the H2 molar flow rate becomes 

decrease. This can be explained that high temperature operation inhibits the adsorption of CaO. The 

increment of CO2 molar flow rate indicates the deactivation of the sorbents. 
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5.3 Effect of S/C ratio in both SMR and SE-SMR process 
The effect of S/C ratio (1-12) on H2 production is represented in Figure 4. For both SMR and SE-SMR 

processes, the simulation results show that the H2 molar flow rate is increased as the S/C ratio increases. 

This is due to the equilibrium shift of the reaction from the increment of reactants (steam). The H2 

production rate in SMR is increased rapidly with increase of S/C ratio from 1 to 6 and steadily increased 

afterwards. For SE-SMR process, when S/C is increased in range between 1 and 5, the H2 molar flow rate 

increases significantly and relatively stable afterwards. In this process, the H2 molar flow rate is close to 4 

kmol/h and this indicates that the theoretical value of reforming reaction can be achieved in SE-SMR 

process.  

Although high S/C ratio can enhance both SMR and SE-SMR process significantly, it is known that higher 

S/C will require more reactor volume due to higher steam volumetric flow. In addition, the heat duty input is 

also increased because higher vaporization for steam is needed. From the simulation results, it is 

suggested that the optimal S/C ratio for SMR and SE-SMR process is 6 and 5, respectively. Since 

increases in S/C ratio more than these values are slight influences on H2 production 

5.4 Purity of H2 produced from both SMR and SE-SMR process 

One of the advantages of SE-SMR over SMR process is that higher purity of the H2 products can be 

obtained. As illustrated in Figure 5, the purity of H2 produced by SE-SMR process at 1 bar and S/C = 5 is 

close to 100 % (dry basis) when the operating temperatures are between 700 and 850 K. However, when 

operating temperature is higher than 850 K, will cause the reduction of H2 purity because high temperature 

inhibit the CO2 adsorption reaction of CaO. As seen in Figure.5B, when the operating temperature is higher 

than 900 K, 

   

Figure 4: Molar flow rate of each components as a function of S/C at 900 K and 1 bar: SMR (A) and  

SE-SMR (B) 

   
Figure 5: Product compositions as a function of operating temperature at 1 bar: SMR with S/C = 6 (A) and 

SE-SMR with S/C = 5 (B) 
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the CO2 concentration is increased which in turn is no CO2 adsorption. For SMR process, the maximum 

H2 purity achievable is 78 % (dry basis) at 950 K which is far lower than SE-SMR process and need to 

purify. Therefore, the purification unit is required for SMR process, and this leads to an increase in cost of 

production compared with SE-SMR process.  

5.5 Effect of CaO molar flow rate of SE-SMR process 
In this section, the impact of CaO molar flow rate on H2 production in SE-SMR process is investigated. The 

CaO molar flow rate is varied in range of 0.1 to 1.5. The simulation results reveal that increasing CaO 

molar flow rate can provide higher amount of H2. However, increasing CaO molar flow rate more than 1 

kmol/h isn’t impact on H2 production. This is mainly since the CaO molar flow rate of 1 kmol/h is 

stoichiometric value of Eq(2) and (3) and thus, no CO2 adsorption is occurred when CaO molar flow rate is 

more than this value. 

6. Conclusions 

The thermodynamics analysis of both SMR and SE-SMR processes has been examined with the 

minimization of Gibbs free energy method by using AspenPlusTM. The effect of operating parameters was 

investigated to find the favourable operating conditions of each process. The simulation results indicate 

that low pressure operation is feasible for both SMR and SE-SMR processes. The most favourable 

operating temperature for SMR process is 950-1,000 K which capable of producing maximum H2. While, 

the optimal operating temperature for SE-SMR process is 950 K which is 100-150 K lower than SMR 

process. The most appropriate S/C ratio is 6 and 5 for SMR and SE-SMR process, respectively. From the 

simulation results, it was found that the addition of CaO as a CO2 sorbent into the reformer can greatly 

enhance the H2 production compared with SMR process in which nearly 4 kmol/h (stoichiometric value) 

can be produced at lower temperature (700 – 850 K). In addition, the purity of H2 produced from SE-SMR 

is over 99 % (dry basis) below 850 K which is very high compared with SMR process which can only 

achieve 78 % (dry basis) at 950 K. All results indicate that improving hydrogen production process can be 

achieved with sorption-enhaced process. 
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ABSTRACT
In this study, integrated system of proton conducting 
solid oxide fuel cell (SOFC-H+) and steam reforming 
process with different three renewable fuels, i.e., 
ethanol, glycerol and biogas is investigated based on 
thermodynamics calculation to determine the suitable 
fuel for SOFC-H+. The simulation results reveal that 
biogas provides the highest SOFC efficiency and requires 
the lowest energy.    

Introduction
SOFC-H+ is a high efficient power generation because of its 
high theoretical cell voltage. Although the internal 
reforming system has higher efficiency than the external 
reforming, this approach leads to the possibility of carbon 
formation on the SOFC-H+ anode1. Thus, a power system 
consisting of SOFC-H+ integrated with a steam reformer is 
proposed in this study, as shown in Fig. 1. Considering the 
fuel options, the renewable fuels derived from biomass-
based resource have received considerable attention since it 
is renewable and, theoretically, carbon dioxide neutral2. In 
this study, integrated system of SOFC-H+ and steam 
reforming process with different three renewable fuels, i.e., 
ethanol, glycerol and biogas is investigated. Effect of
operating conditions of SOFC and fuel options on system 
performance is examined. 

Fig. 1 Schematic of an SOFC-H+ system integrated with a 
fuel processor.

Methodology
Thermodynamic calculation is performed in AspenPlusTM. 
Equilibrium composition of gas in steam reformer is 
calculated based on the Gibbs free energy minimization
method. The developed electrochemical model of SOFC-H+

is written in a calculator block by Fortran code. The 
equation of state used in this calculation is the Soave-Redlich-
Kwong (SRK). When the operating conditions are specified, 
the performance of integrated system is calculated. In 
addition, the energy consumption of SOFC-H+ system fed 
by each fuel is considered.

Results and Discussion

Fig.2 SOFC electrical efficiency at different
(a) temperature, (b) pressure and (c) current density.

The performance of the SOFC-H+ fed by gas obtained 
from the steam reforming of three fuels was shown in Fig. 
2. The simulation results indicated that the SOFC 
efficiency can improve when temperature, pressure and 
current density increases. In general, glycerol can produce 
the highest amount of hydrogen, followed by ethanol and 
biogas, respectively. As result, it can provide the highest
power density. However, since molar flow rate of gas
obtained from biogas was low compared with the 
electricity produced and thus, the system fuel led by 
biogas has the highest SOFC efficiency, followed by 
ethanol and glycerol. When the total energy consumption 
of integrated system was analyzed, it was found that 
glycerol requires the most energy, followed by ethanol and 
biogas, respectively.

Conclusion
The performance of integrated system of SOFC-H+ and 
steam reforming process with different renewable fuels 
was analyzed in this study. The SOFC optimal operating 
conditions of three fuels were 973 K, 5 bar and 12,000 
A/m2. From the simulation results, it can be seen that 
biogas was a suitable fuel for the SOFC-H+ integrated 
system.
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บทคดัยอ่ 
แก๊สไฮโดรเจนเป็นเชือ้เพลงิหลกัของเซลลเ์ชือ้เพลงิส าหรบัการผลติ
พลังงานไฟฟ้า ในงานวจิัยนี้สนใจศึกษากระบวนการผลิตแก๊ส
ไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมงิด้วยไอน ้าโดยใช้เชื้อเพลิง
หมุนเวยีนทีแ่ตกต่างกนั 3 ชนิด ไดแ้ก่ เอทานอล กลเีซอรอล และ
แก๊สชวีภาพ เพือ่วเิคราะห์หาสภาวะการด าเนินงานและเชื้อเพลงิที่
เหมาะสมส าหรบัน ามาใชใ้นการผลติไฟฟ้าดว้ยเซลล์เชื้อเพลงิชนิด
ออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอน  โดยเป้าหมายหลกัของการผลติแก๊ส
ไฮโดรเจนส าหรบัเซลลเ์ชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบน าโปรตอน
คอืไมเ่พยีงเพื่อใหไ้ดป้รมิาณแก๊สไฮโดรเจนมากทีสุ่ด แต่ยงัเพื่อให้
ไดแ้ก๊สคารบ์อนมอนอกไซดซ์ึง่เป็นสิง่เจอืปนน้อยทีสุ่ดดว้ย ผลการ
จ าลองกระบวนการภายใต้สภาวะการด าเนินงานที่อุณหภูม ิ1,073 
เคลวนิ ความดนั 1 บาร์ และอตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อ
คาร์บอนเท่ากบั 1 พบว่าเอทานอลสามารถผลติแก๊สไฮโดรเจนได้
มากที่สุด ตามมาด้วยกลีเซอรอล และแก๊สชีวภาพ ตามล าดับ 
อย่างไรก็ตามการใช้เอทานอลเป็นเชื้อเพลิงจะท าให้ ได้แก๊ส
คาร์บอนมอนอกไซด์มากที่สุด ตามมาด้วยแก๊สชวีภาพ และกลเีซ
อรอล ตามล าดับ เมื่อเพิ่มเครื่องปฏิกรณ์วอเตอร์แก๊สชิพใน
กระบวนการการผลติแก๊สไฮโดรเจน พบว่าเชือ้เพลงิทีส่ามารถผลติ
แก๊สไฮโดรเจนไดม้ากทีสุ่ดกค็อื กลเีซอรอล แก๊สชวีภาพ และเอทา
นอล ตามล าดบั จากการวเิคราะห์พลงังานทัง้หมด ผลที่ได้บ่งชี้ว่า
เอทานอลเป็นเชื้อเพลงิที่ตอ้งการพลงังานมากทีสุ่ด ตามมาดว้ยแก๊ส
ชวีภาพ และกลเีซอรอล  
ค าหลกั เชือ้เพลงิหมนุเวยีน แก๊สไฮโดรเจน กระบวนการรฟีอรม์งิ
ดว้ยไอน ้า การผลติแก๊สไฮโดรเจน 
 

Abstract 
Hydrogen is a primary fuel of fuel cell for electricity 
generation. In this study, hydrogen production from steam 
reforming process with different three renewable fuels, i.e., 
ethanol, glycerol and biogas is investigated to analyze the 
optimal operating conditions and fuel for power generation by 
a proton conducting solid oxide fuel cell (SOFC-H+). The 
main target of hydrogen production for SOFC-H+ is not only 
to maximize hydrogen amount but also to provide less 
contamination of carbon monoxide. The simulation results 
reveal that under operating conditions at temperature of 
1,073 K, pressure of 1 bar and S/C ratio of 1, ethanol can 
produce the highest hydrogen amount, followed by glycerol 
and biogas, respectively. However, the use of ethanol as fuel 
provides the highest carbon monoxide compared with biogas 
and glycerol. When a water gas-shift reactor is installed in the 
steam reforming process, it is found that glycerol can provide 
higher hydrogen yield than biogas whereas ethanol provides 
the lowest hydrogen yield. From an analysis of total energy 
consumption, the results indicate that ethanol requires the 
most energy, followed by biogas and glycerol, respectively. 
Keywords: Renewable fuel, Hydrogen, Steam reforming 
process, Hydrogen production 
 
 
 



 

1. บทน า 
 ปจัจุบันความต้องการทางด้านพลงังานของประชาชนใน
ประเทศไทยมแีนวโน้มเพิม่ขึน้อย่างต่อเนื่อง ท าให้ในอนาคตอาจ
ประสบปญัหาการขาดแคลนแหล่งเชือ้เพลงิทีใ่ชผ้ลติพลงังานไฟฟ้า 
ได้แก่ ถ่านหนิ  ปิโตรเลยีม  และแก๊สธรรมชาติ  ซึ่งเป็นเชื้อเพลงิ
ฟอสซิลที่ เกิดจากการทับถมกันตามธรรมชาติหลายล้านปี 
นอกจากนี้การน าเชื้อเพลิงฟอสซิลไปผลิตพลังงานยงัก่อให้เกิด
มลพษิต่อสิง่แวดลอ้ม รวมทัง้ท าใหเ้กดิภาวะโลกรอ้นทีเ่กดิจากแก๊ส
เรือนกระจกหรือแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ ท าให้มีการมองหา
พลงังานทางเลอืกใหมท่ีเ่ป็นพลงังานหมนุเวยีนศกัยภาพสงูและเป็น
พลงังานสะอาดมาใชท้ดแทนพลงังานจากเชือ้เพลงิฟอสซลิ [1] 
 ไฮโดรเจนเป็นพลังงานทางเลือกหนึ่งที่น่าสนใจเนื่องจาก
ไฮโดรเจนเป็นพลงังานสะอาด เมือ่เผาไหมแ้ลว้ใหค้วามรอ้นและไอ
น ้ าเป็นผลิตภัณฑ์พลอยได้ จึงไม่เป็นมลภาวะต่อสิ่งแวดล้อม 
นอกจากนี้ไฮโดรเจนยงัมคี่าพลงังานความรอ้นสงูกว่าเชือ้เพลงิชนิด
อื่นจงึสามารถน ามาใช้ทดแทนเชื้อเพลงิฟอสซลิทีใ่ช้อยู่ในปจัจุบนั
ได ้[2] ยิง่ไปกว่านัน้ไฮโดรเจนสามารถใช้เป็นเชื้อเพลงิส าหรบัผลติ
ไฟฟ้าผ่านเซลลเ์ชือ้เพลงิ (Fuel cell) [1] ซึง่เป็นอุปกรณ์ในการผลติ
ไฟฟ้าทีม่ปีระสทิธภิาพในการผลติไฟฟ้ามากกว่าอุปกรณ์อื่นๆ  
 โดยทัว่ไปแลว้แก๊สไฮโดรเจนสามารถผลติไดจ้ากการเปลีย่น
รปูเชือ้เพลงิไฮโดรคาร์บอน เช่น น ้ามนัดบิ แก๊สธรรมชาต ิถ่านหนิ 
เอทานอล เมทานอล แก๊ สชีวภาพ และกลีเซอรอล  ผ่ าน
กระบวนการเปลีย่นรูปเชื้อเพลงิ (Fuel processor) เมื่อพจิารณา
เชื้อเพลงิดงักล่าวจะเหน็ไดว้่าการใช้เชื้อเพลงิไฮโดรคาร์บอนทีม่า
จากแหล่งเชือ้เพลงิหมนุเวยีนไดแ้ก่ เอทานอล กลเีซอรอล และแก๊ส
ชวีภาพ มคีวามน่าสนใจ เนื่องจากเป็นเชือ้เพลงิทีม่ปีรมิาณมากและ
หาง่ายภายในประเทศ ทัง้ยงัเป็นเชื้อเพลงิทีผ่ลติจากธรรมชาติจงึ
ไม่ส่งผลกระทบต่อสิง่แวดล้อม ซึ่งเอทานอล (Ethanol) สามารถ
ผลติไดจ้ากวตัถุดบิทางการเกษตรหลายชนิด ทัง้วตัถุดบิประเภท
แป้งและน ้าตาล เช่น มนัส าปะหลงั ธญัพชื อ้อย และกากน ้าตาล 
และวตัถุดิบที่เป็นผลพลอยได้จากอุตสาหกรรมเกษตรเช่น กาก
ออ้ย ฟางขา้ว และซงัขา้วโพด [3] ถอืไดว้่าเป็นพลงังานทางเลอืกที่
ใชไ้ดอ้ย่างยัง่ยนืเพราะผลติจากพชืซึง่สามารถปลูกหมุนเวยีนไดไ้ม่
มวีนัหมดสิน้ 
 กลีเซอรอล (Glycerol) เป็นผลิตผลพลอยได้จาก 3  
กระบวนการหลักคือ การผลิตสบู่ การผลิตกรดไขมนัและการ
ผลติอลัคลิเอสเทอร์หรอืไบโอดเีซล ยกตวัอย่างเช่น ในการผลติไบ
โอดเีซลจะมกีลเีซอรอลเป็นผลพลอยไดป้ระมาณ 10 เปอรเ์ซน็ต์ ซึง่
เมื่อน ามากลัน่แยกเมทานอลออกไปแล้วจะได้เป็นกลเีซอรอลบริ
สุทธิ ์[4,5]  
 แก๊สชวีภาพ (Biogas) เกดิจากกระบวนการการย่อยสลาย
ของวสัดุอนิทรยี ์ทัง้จากพชื สตัวห์รอืแมแ้ต่ของเสยีจากสตัว ์รวมถงึ
ขยะมลูฝอยที่เป็นขยะอนิทรยี์ โดยกระบวนการย่อยสลายทัง้หมด
เกิดขึ้นจากการท างานของจุลินทรีย์ชนิดต่างๆ ในสภาวะที่ไร้
อากาศ ซึ่งแก๊สชีวภาพสามารถเกิดขึ้นได้เองตามธรรมชาติถ้ามี
สภาพที่เหมาะสมหรอืเกดิขึ้นในระบบผลิตแก๊ส โดยมแีก๊สมเีทน

และแก๊สคารบ์อนไดออกไซดเ์ป็นองคป์ระกอบหลกั [6,7,8] 
 กระบวนการเปลี่ยนรูปเชื้อเพลิงหมุนเวียนให้ เป็นแก๊ส
ไฮโดรเจนสามารถท าได้โดยอาศัยการเกิดปฏิกิริยารีฟอร์มมิง 
(Reforming) ซึ่งมอียู่ด้วยกนั 3 ปฏกิริยิาคอื ปฏกิริยิารฟีอร์มมงิ
ด้วยไอน ้า (Steam reforming) ปฏกิิรยิาออกซิเดชนับางส่วน 
(Partial oxidation) และปฏิกริิยาออโตเทอร์มลั (Autothermal 
reforming) เมือ่พจิารณาทัง้ 3 กระบวนการแลว้พบว่ากระบวนการ
รีฟอร์มมงิด้วยไอน ้าเป็นกระบวนการผลิตที่นิยมในเชิงพาณิชย ์
เพราะจะให้รอ้ยละผลไดข้องแก๊สไฮโดรเจนสูงทีสุ่ด (ประมาณ 70 
เปอรเ์ซน็ต์) เมือ่เปรยีบเทยีบกบักระบวนการอื่นๆ [9]  
 จุดประสงค์ของการผลติแก๊สไฮโดรเจนในงานวจิยันี้ก็เพื่อ
น าไปใชเ้ป็นเชื้อเพลงิส าหรบัเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แข็งแบบ
น าโปรตอน (Proton conducting solid oxide fuel cell, SOFC-H+) 
ดงันัน้เป้าหมายหลกัของการผลติแก๊สไฮโดรเจนคอืไม่เพยีงเพื่อให้
ไดแ้ก๊สไฮโดรเจนมากทีสุ่ด แต่ยงัเพือ่ใหไ้ดแ้ก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์
น้อยทีสุ่ดดว้ย เนื่องจากการทบทวนงานวจิยัทีผ่่านมาพบว่าหากมี
แก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ในช่องการไหลของเชื้อเพลงิอยู่ปรมิาณ
มาก  อ าจจะส่ งผล ให้ เกิดการสะสมของคาร์บอนและลด
ประสทิธภิาพของตวัเร่งปฏกิริยิาทีอ่ยู่ในข ัว้แอโนดได ้[9]  
 งานวิจัยนี้สนใจศึกษาสนใจศึกษากระบวนการผลิตแก๊ส
ไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอร์มมงิด้วยไอน ้าโดยใช้เชื้อเพลิง
หมนุเวยีนทีแ่ตกต่างกนั 3 ชนิด คอื เอทานอล กลเีซอรอล และแก๊ส
ชวีภาพ โดยอาศยัการจ าลองกระบวนการดว้ยโปรแกรมส าเร็จรูป 
Aspen Plus และจะพจิารณาผลของสภาวะการด าเนินงานและผล
ของการใช้เชื้อเพลิงที่แตกต่างกัน เพื่อวิเคราะห์หาสภาวะการ
ด าเนินงานและเชื้อเพลิงที่เหมาะสมส าหรับน ามาใช้ในการผลิต
ไฟฟ้าดว้ยเซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอน  
 
2. วิธีการด าเนินงาน 
2.1 กระบวนการผลิตแกส๊ไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอรม์
มิงด้วยไอน ้า 
 รูปที ่1 แสดงแผนภาพของกระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจน
จากกระบวนการรฟีอร์มมงิดว้ยไอน ้า โดยการด าเนินงานเริม่จาก
การน าไอน ้า (STEAM) และเชื้อเพลงิ (FUEL) มาผสมกนัในเครื่อง
ผสม (MIXER) จากนัน้น าไปเพิม่อุณหภูมโิดยเครื่องท าความรอ้น 
(HEATER1)  เพื่ อ ใ ห้ ไ ด้ อุณหภู มิ ใ ก ล้ เ คีย งกับ อุณหภู มิ ใ น
กระบวนการรีฟอร์มมงิ หลงัจากนัน้ก็ส่งเข้าเครื่องรีฟอร์มเมอร์ 
(REFORMER) เพื่อเกดิปฏิกิริยารีฟอร์มมงิด้วยไอน ้า และจะได้
ผลิตภณัฑ์เป็นแก๊สสงัเคราะห์ ส่วนรูปที่ 2 เป็นแผนภาพของ
กระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอร์มมงิดว้ยไอ
น ้ าที่มีการติดตัง้เครื่องปฏิกรณ์ที่เกิดปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิพ 
(Water gas-shift reactor, WGS) ซึ่งแก๊สสงัเคราะห์ที่ไดจ้าก
กระบวนการรฟีอร์มมงิจะถูกป้อนเขา้สู่เครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊ส
ชพิ (WGS) เพือ่ท าการก าจดัปรมิาณแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์และ
ส่งผลใหม้ปีรมิาณแก๊สไฮโดรเจนเพิม่ขึน้ โดยสภาวะการด าเนินงาน
ของแต่ละหน่วยปฏบิตักิารเป็นไปดงัตารางที ่1 



 

 
รปูที ่1 แผนภาพกระบวนการผลติแกส๊ไฮโดรเจนจากกระบวนการรี

ฟอรม์มงิดว้ยไอน ้า 
 

 
รปูที ่2 แผนภาพกระบวนการผลติแกส๊ไฮโดรเจนจากกระบวนการรี
ฟอรม์มงิดว้ยไอน ้าทีม่กีารตดิตัง้เครือ่งปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ 

 

ตารางที่ 1 สภาวะการด าเนินงานของกระบวนการผลิตแก๊ส

ไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอรม์มงิดว้ยไอน ้า 

หน่วย
ปฏบิตักิาร 

แบบจ าลอง สภาวะการ
ด าเนินงาน
มาตรฐาน 

ช่วงสภาวะ
การด าเนิน 
งานทีศ่กึษา 

MIXER 
HEATER1 

PRFORMER 
WGS 

HEATER2 

MIXER 
HEATER 
RGIBBS 
REQUIL 
HEATER 

- 
473 K 

1,073 K, 1 bar 
473 K, 1 bar 

773 K 

- 
- 

673-1,273 K  
473-673 K 

- 
 
2.2 วิธีการจ าลองกระบวนการ 
 ในการจ าลองกระบวนการการผลิตแก๊สไฮโดรเจนจาก
กระบวนการรีฟอร์มมงิด้วยไอน ้าได้ท าการวเิคราะห์ทางเทอร์โม
ไดนามกิสโ์ดยใชโ้ปรแกรมส าเรจ็รปู Aspen Plus องค์ประกอบของ
แก๊สสังเคราะห์ที่ได้จากกระบวนการรีฟอร์มมิงที่สภาวะสมดุล
สามารถค านวณไดจ้ากค่าพลงังานอสิระของกบิป์ทีต่ ่าทีสุ่ด (Gibbs 
free energy minimization) โดยแบบจ าลองของเครื่องรฟีอร์มเมอร์
ทีใ่ช้คอื RGibbs และใช้สมการ Peng-Robinson ซึ่งเป็นสมการ
สภาวะ (Equation of state) ทางเทอร์โมไดนามกิส์ ส าหรบัการ
ค านวณหาอตัราการไหลเชงิโมลของผลติภณัฑ์ (แก๊สไฮโดรเจน 
แก๊สมเีทน แก๊สคารบ์อนมอนอกไซด ์แก๊สคารบ์อนไดออกไซด์ และ
น ้า) ทีไ่ดจ้ากกระบวนการรฟีอรม์มงิดว้ยไอน ้า  

ปฏกิริยิาทีส่ามารถเป็นไปไดใ้นการผลติแก๊สไฮโดรเจนผ่าน
กระบวนการรีฟอร์มมงิด้วยไอน ้าของเอทานอล เป็นดงัสมการที ่ 
(1) – (3), กลเีซอรอล เป็นดงัสมการที ่(4) – (6) และแก๊สชวีภาพ
เป็นดงัสมการที ่(7) – (8)  

C2H5OH + 3H2O  2CO2 + 6H2 (1) 
C2H5OH + H2O  2CO + 4H2  (2) 
C2H5OH  CH4 + CO + H2 (3) 
C3H8O3 + 3H2O  7H2 + 3CO2 (4) 
C3H8O3 + H2  2CH4 + CO + 2H2O (5) 
C3H8O3  7H2 + 3CO (6) 
CH4 + 2H2O  CO2 + 4H2 (7) 

        CH4 + H2O  CO + 3H2 (8)  
 

3. ผลและการอภิปรายผลการจ าลองกระบวนการ 
 ในการจ าลองกระบวนการผล ิตแก ๊ส ไฮโดร เจนจาก
กระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอน ้าโดยใช้สภาวะการด าเนินงาน
มาตรฐานตามตารางที ่1 พบว่าการใชเ้ชือ้เพลงิต่างชนิดกนัจะท าให้
ได้ปรมิาณของแก๊สผลติภณัฑ์ต่างกนัออกไป และจะท าการศกึษา
ผลของการเปลีย่นแปลงอุณหภมูขิองเครื่องรฟีอร์มเมอร์ อตัราส่วน
โดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคาร์บอน การติดตัง้และไม่ติดตัง้เครื่อง
ปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊สชพิ อุณหภูมขิองเครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊ส
ชพิทีม่ต่ีอการผลติแก๊สไฮโดรเจนและผลของพลงังาน 
 
3.1 ผลของการเปล่ียนแปลงอณุหภมิู  

รูปที่ 3 แสดงผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมขิองเครื่องรี
ฟอร์มเมอร์ทีม่ต่ีอรอ้ยละผลไดข้องแก๊สไฮโดรเจน ในการศกึษาจะ
ท าการเปลีย่นแปลงอุณหภมูติัง้แต่ 673 ถงึ 1,273 เคลวนิ ในขณะที่
สภาวะการด าเนินงานของหน่วยปฏบิตักิารอื่นๆมคี่าคงที ่จากรูปที่ 
3 จะเห็นได้ว่าแนวโน้มของการใช้เชื้อเพลิงแต่ละชนิดมีความ
คล้ายคลึงกนั กล่าวคือเมื่ออุณหภูมขิองเครื่องรีฟอร์มเมอร์มคี่า
เพิม่ขึน้ จะส่งผลใหส้ามารถผลติแก๊สไฮโดรเจนไดม้ากขึน้ เนื่องจาก
กระบวนการรฟีอร์มมงิด้วยไอน ้าเป็นปฏกิริยิาดูดความรอ้น ซึ่งจะ
เกิดปฏิกิริยาได้ดทีีอ่ ุณหภูมสิ ูง จงึท าให เ้ชื ้อเพลงิหม ุนเวยีน
สามารถเปลีย่นไปเป็นแก๊สไฮโดรเจนได้มากขึ้น จากการจ าลอง
กระบวนการพบว่าเอทานอลจะสามารถผลติแก๊สไฮโดรเจนไดม้าก
ทีสุ่ด ทีอุ่ณหภูม ิ1,073 เคลวนิ โดยสามารถผลติแก๊สไฮโดรเจนได ้
70.68 เปอร์เซ็นต์ ตามมาด้วยกลีเซอรอล และแก๊สชวีภาพ โดย
สามารถผลิตแก๊สไฮโดรเจนได้สูงที่สุดเท่ากบั 70.35 และ 68.80 
เปอรเ์ซน็ต์ ทีอุ่ณหภมู ิ973 และ 1,073 เคลวนิ ตามล าดบั  

เมื่อพจิารณาผลของอุณหภูมิของเครื่องรฟีอร์มเมอร์ที่มต่ีอ
ปรมิาณแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ พบว่าเมือ่อุณหภูมขิองเครื่องรี
ฟอร์มเมอร์เพิม่ขึ้น ส่งผลใหก้ารใช้เชื้อเพลงิทุกชนิดสามารถผลติ
แก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ไดม้ากขึน้ เนื่องจากปฏกิริยิารฟีอร์มมงิ
ดว้ยไอน ้าเป็นปฏกิริยิาทีเ่กดิได้ดทีีอุ่ณหภูมสิูง ดงันัน้เมือ่อุณหภูมิ
ของเครือ่งรฟีอรม์เมอรเ์พิม่ขึน้กจ็ะท าใหป้ฏกิริยิาเลือ่นไปขา้งหน้า  



 

 
รปูที ่3 ผลของอุณหภมูขิองเครือ่งรฟีอรม์เมอรท์ีม่ต่ีอปรมิาณแก๊ส
ไฮโดรเจน ทีอ่ตัราสว่นโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อนเท่ากบั 1 

และความดนั 1 บาร ์
 
จากการจ าลองกระบวนการพบว่าเอทานอลเป็นเชื้อเพลิงที่ให้
แก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์มากทีสุ่ด ตามมาดว้ยแก๊สชวีภาพ และ
กลเีซอรอล ตามล าดบั 
 
3.2 ผลของการเปล่ียนแปลงอตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้า
ต่อคารบ์อน 

ในการศึกษาผลของการเปลี่ยนแปลงอัตราส่วนโดยโมล
ระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อน จะท าการเปลีย่นแปลงอตัราส่วนโดยโมล
ระหว่างไอน ้าต่อคาร์บอนตัง้แต่ 1 ถึง 5 โดยก าหนดสภาวะการ
ด าเนินงานของกระบวนการรีฟอร์มมิงที่อุณหภูม ิ1,073 เคลวิน 
และสภาวะการด าเนินงานอื่นๆคงที่ โดยผลการเปลี่ยนแปลง
อตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อนทีม่ต่ีอรอ้ยละผลไดข้อง
แก๊สไฮโดรเจนแสดงดงัในรูปที่ 4  ซึ่งจะสงัเกตเห็นไดว้่า เมื่อเพิม่
อตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคาร์บอนจะช่วยใหป้รมิาณแก๊ส
ไฮโดรเจนเพิม่ขึน้ เนื่องจากมกีารเพิม่ปรมิาณสารตัง้ต้นในส่วนของ
ไอน ้ าในกระบวนการรีฟอร์มมิง ส ่งผลให ้เชื ้อ เพล ิงสามารถ
เปลี ่ย น ไป เ ป็น แก ๊ส ไ ฮ โ ด ร เ จนมากขึ ้น  จ าก กา ร จ า ล อ ง
กระบวนการ พบว่า เอทานอลเป็นเชื้อเพลิงที่ให้ปริมาณแก๊ส
ไฮโดรเจนสูงที่สุด ตามมาด้วยกลีเซอรอล และแก๊สชีวภาพ 
ตามล าดบั 

นอกจากนี้การเพิ่มอัตราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อ 
 

 
รูปที่ 4 ผลของอัตราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคาร์บอนใน
กระบวนการรีฟอร์มมิงด้วยไอน ้าที่มต่ีอปริมาณแก๊สไฮโดรเจน

ที่อุณหภมู ิ1,073 เคลวนิ และความดนั 1 บาร์ 

คาร์บอนจะช่วยยับยัง้การเกิดแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ใน
กระบวนการรฟีอรม์มงิจากการจ าลองกระบวนการพบว่าเอทานอล
เป็นเชื้อเพลงิทีส่ามารถผลติแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ไดม้ากทีสุ่ด
ตามมาดว้ยแก๊สชวีภาพ และกลเีซอรอล ตามล าดบั 
 
3.3 ผลของการติดตัง้และไม่ติดตัง้เคร่ืองปฏิกรณ์วอเตอรแ์กส๊
ชิพ 

จากการเปรียบเทียบปริมาณแก๊สไฮโดรเจนที่ได้จาก
เชื้อเพลงิแต่ละชนิด ในการด าเนินงานแบบทีม่แีละไม่มกีารติดตัง้
เครือ่งปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิ ในกรณีทีพ่จิารณารอ้ยละผลไดข้อง
ไฮโดรเจน (รูปที ่5 (ก)) พบว่าเมือ่เพิม่เครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊ส
ชพิเขา้ไปยงักระบวนการรฟีอร์มมงิดว้ยไอน ้า ส่งผลใหไ้ดป้รมิาณ
แก๊สไฮโดรเจนเพิม่ขึน้ ยกเวน้การใชเ้อทานอลเป็นเชือ้เพลงิ แต่เมือ่
พจิารณาปรมิาณแก๊สไฮโดรเจนในหน่วยอตัราการไหลเชงิมวล ดงั
รปูที ่5 (ข) จะเหน็ไดว้่า เมือ่เพิม่เครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊สชพิเขา้
ไปยังกระบวนการรีฟอร์มมงิด้วยไอน ้ า จะส่งผลให้เอทานอลมี
ปรมิาณแก๊สไฮโดรเจนเพิม่ขึน้ 16.36 เปอร์เซ็นต์ ซึ่งกแ็สดงใหเ้หน็
ว่าการเพิม่เครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊สชพิเขา้ไปยงักระบวนการรี
ฟอร์มมงิดว้ยไอน ้า สามารถช่วยให้ปรมิาณแก๊สไฮโดรเจนเพิม่ขึ้น 
และจากรูปที ่5 (ก) จะสงัเกตเหน็ไดว้่าเชื้อเพลงิที่ใหป้รมิาณแก๊ส
ไฮโดรเจนมากที่สุด เมือ่ไม่มกีารตดิตัง้เครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊ส
ชิพ ก็คือ เอทานอล ตามมาด้วยกลีเซอรอล และแก๊สชีวภาพ  

 

 
 

 
รปูที ่5 ปรมิาณแก๊สไฮโดรเจนทีไ่ดจ้ากเชือ้เพลงิแต่ละชนิด เมือ่มี
การตดิตัง้วอเตอรแ์ก๊สชพิและไมต่ดิตัง้วอเตอรแ์ก๊สชพิ ทีอุ่ณหภมู ิ
1,073 เคลวนิ ความดนั 1 บาร ์และอตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้า
ต่อคารบ์อนเท่ากบั 1: (ก) รอ้ยละผลไดข้องแก๊สไฮโดรเจน และ (ข) 

อตัราการไหลเชงิโมลของแก๊สไฮโดรเจน 

(ก) 

(ข) 



 

ตามล าดบั ส่วนเชือ้เพลงิทีใ่หป้รมิาณแก๊สไฮโดรเจนมากทีสุ่ด เมือ่มี
การตดิตัง้เครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊สชพิก็คอื กลเีซอรอล ตามมา
ดว้ยแก๊สชวีภาพ และเอทานอล ตามล าดบั  

เมื่อพิจารณาปริมาณแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ที่ได้จาก
เชื้อเพลงิแต่ละชนิด ในการด าเนินงานแบบทีม่แีละไม่มกีารติดตัง้
เครื่องปฏิกรณ์วอเตอร์แก๊สชิพ พบว่าเมื่อเพิ่มเครื่องปฏิกรณ์วอ
เตอร์แก๊สชพิเขา้ไปยงักระบวนการผลติแก๊สไฮโดรเจนจะสามารถ
ลดการเกดิแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ได้ เนื่องจากปฏกิริยิาวอเตอร์
แก๊สชพิจะท าหน้าทีก่ าจดัแก๊สคารบ์อนมอนอกไซดแ์ละเพิม่ปรมิาณ
แก๊สไฮโดรเจน ส่งผลใหม้ปีรมิาณแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์น้อยลง 
จ า ก การจ าลองกระบวนการพบว่ า เชื้ อ เพลิ งที่ ผลิ ตแก๊ ส
คารบ์อนมอนอกไซด์ไดม้ากทีสุ่ดคอื เอทานอล แก๊สชวีภาพ และกลี
เซอรอล ตามล าดบั 
 
3.4 ผลของการเปล่ียนแปลงอุณหภูมิของเคร่ืองปฏิกรณ์วอ
เตอรแ์กส๊ชิพ 

รูปที่ 6 แสดงผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมขิองเครื่อง
ปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิทีม่ต่ีอรอ้ยละผลไดข้องแก๊สไฮโดรเจน เมือ่
ท าการเพิม่เครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊สชพิในกระบวนการการผลติ
แก๊สไฮโดรเจน ในการศกึษาจะท าการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมขิอง
เครื่องปฏิกรณ์วอเตอร์แก๊สชิพตัง้แต่ 473 ถึง 673 เคลวิน โดย
ก าหนดอุณหภูมขิองเครื่องรฟีอร์มเมอร์มคี่าเท่ากบั 1,073 เคลวนิ 
และสภาวะการด าเนินงานอื่นๆคงที ่จากรูปที ่6 จะเหน็ไดว้่า เมื่อ
อุณหภมูขิองเครือ่งปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊สชพิเพิม่ขึน้ จะส่งผลใหก้าร
ใช้เชื้อ เพลิงทุกชนิดสามารถผลิตแก๊สไฮโดรเจนได้น้อยลง 
เนื่องจากปฏกิริยิาวอเตอร์แก๊สชิพเป็นปฏิกิร ิยาคายความร้อน
จึงไม่เหมาะกบัการด าเนินงานทีอุ่ณหภูมสิูง ดงันัน้การด าเนินงาน
ทีอุ่ณหภูม ิ473 เคลวนิ จะไดป้รมิาณแก๊สไฮโดรเจนสูงทีสุ่ด โดย
เชื้อเพลงิทีส่ามารถผลติแก๊สไฮโดรเจนไดม้ากทีสุ่ดคอื กลเีซอรอล 
เนื่องจากมีปริมาณน ้ าและแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์เหลือมาก
พอที ่จะสามารถเกิดปฏิกิริยาวอเตอร์แก๊สชิพได้อีกครัง้ โดย
ปฏกิริยิาดงักล่าวจะท าการเปลีย่นน ้าและแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด ์

 

 
รปูที ่6 ผลของอุณหภมูขิองเครือ่งปฏกิรณ์วอเตอรแ์ก๊สชพิทีม่ต่ีอ
ปรมิาณแก๊สไฮโดรเจน ทีอุ่ณหภมูขิองเครือ่งรฟีอรม์เมอร ์1,073                     
เคลวนิ อตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อคารบ์อนเท่ากบั 1 และ

ความดนั 1 บาร์ 

ไปเป็นแก๊สไฮโดรเจน ส่งผลใหม้ปีรมิาณแก๊สไฮโดรเจนเพิม่มากขึน้ 
ตามมาดว้ยแก๊สชวีภาพ และเอทานอล ตามล าดบั 

เมื่อพิจารณาผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิของเครื่อง
ปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊สชพิที่มต่ีอปรมิาณแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด ์
พบว่าเมือ่อุณหภมูขิองเครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊สชพิเพิม่ขึน้จะท า
ใ ห ้ม แีก๊ สค า ร ์บ อ นม อนอ ก ไ ซด ์เ พิ ่ม ม า ก ขึ ้น  เ นื ่อ ง จ า ก
เกิดปฏิกิร ิยาวอเตอร์แก๊สชพิเป็นปฏกิริยิาคายความร้อนแบบผนั
กลบัได ้ดงันัน้เมือ่อุณหภมูเิพิม่ขึน้ ท าใหป้ฏกิริยิาด าเนินไปยงัดา้น
สารตัง้ต้น ส่งผลใหเ้กดิแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์มากขึ้น จากการ
จ าลองกระบวนการพบว่าเอทานอลเป็นเชื้อเพลิงที่สามารถผลิต
แก๊สคารบ์อนมอนอกไซดไ์ดม้ากทีสุ่ด ตามมาดว้ยแก๊สชวีภาพ และ
กลเีซอรอล ตามล าดบั 
 
3.5 ผลของพลงังาน 

ในการวิเคราะห์ผลของพลังงานจะท าการเปรียบเทียบ
พลงังานในแต่ละหน่วยปฏิบตัิการส าหรบักระบวนการผลิตแก๊ส
ไฮโดรเจนที่ได้จากเชื้อเพลงิแต่ละชนิด จากรูปที ่7 จะเห็นได้ว่า
เครือ่งรฟีอรม์เมอรเ์ป็นหน่วยปฏบิตักิารทีต่อ้งการพลงังานมากทีสุ่ด 
เนื่องจากกระบวนการรฟีอร์มมงิด้วยไอน ้าเป็นปฏกิริยิาดูดความ
รอ้น จงึจ าเป็นต้องใชพ้ลงังานสูงมากในการเกดิปฏกิริยิา ตามมา
ด้วยเครื่องท าความร้อน ส่วนเครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊สชพิเป็น
หน่วยปฏิบัติการที่มีการปลดปล่อยพลังงานออกมา เนื่องจาก
ปฏกิริยิาวอเตอร์แก๊สชพิเป็นปฏกิริยิาคายความรอ้น เมือ่พจิารณา
พลงังานที่ต้องการในเครื่องรฟีอร์มเมอร์พบว่า แก๊สชวีภาพเป็น
เชือ้เพลงิทีต่อ้งการพลงังานมากทีสุ่ด ตามมาดว้ยเอทานอล และกลี
เซอรอล ตามล าดบั ส่วนเชื้อเพลิงที่ต้องการพลงังานมากที่สุด
ส าหรบัเครื่องท าความร้อนก็คือ เอทานอล กลเีซอรอล และแก๊ส
ชวีภาพ ตามล าดบั ส าหรบัเครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊สชพิ พบว่า
กลเีซอรอลเป็นเชือ้เพลงิทีม่กีารปลดปล่อยพลงังานออกมามากทีสุ่ด
ตามมาดว้ยแก๊สชวีภาพ และเอทานอล ตามล าดบั และเมือ่พจิารณา
พลงังานทัง้หมด พบว่าเอทานอลเป็นเชื้อเพลงิที่ต้องการพลงังาน
มากทีสุ่ด ตามมาดว้ยแก๊สชวีภาพ และกลเีซอรอล ตามล าดบั  
 

 
รปูที ่7 ผลของพลงังานในแต่ละหน่วยปฏบิตักิารส าหรบัระบบการ
ผลติแก๊สไฮโดรเจนทีไ่ดจ้ากเชือ้เพลงิแต่ละชนิด ทีอุ่ณหภมู ิ1,073 
เคลวนิ ความดนั 1 บาร ์และอตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้าต่อ

คารบ์อนเท่ากบั 1 



 

 4. สรปุผลการด าเนินงาน 
งานวิจัยนี้ น าเสนอการจ าลองกระบวนการผลิตแก๊ส

ไฮโดรเจนจากกระบวนการรฟีอร์มมงิดว้ยไอน ้าโดยใช้เชื้อเพลงิที่
แตกต่างกนั 3 ชนิด ไดแ้ก่ เอทานอล กลเีซอรอล และแก๊สชวีภาพ 
ในการวเิคราะห์หาสภาวะการด าเนินงานและเชื้อเพลงิทีเ่หมาะสม
ส าหรบัน ามาใชใ้นการผลติไฟฟ้าดว้ยเซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์
แขง็แบบน าโปรตอนจะท าโดยการวเิคราะห์ทางเทอร์โมไดนามกิส์
ซึ่ ง จ ะพิจารณาจากปริมาณแก๊ส ไฮ โดร เจนที่ ไ ด้และแก๊ ส
คาร์บอนมอนอกไซด์ที่เกดิขึ้น ผลการจ าลองกระบวนการภายใต้
สภาวะการด าเนินงานที่ความดนั 1 บาร์และอัตราส่วนโดยโมล
ระหว่างไอน ้าต่อคาร์บอนเท่ากบั 1 พบว่าเมื่อเพิ่มอุณหภูมขิอง
เครื่องรฟีอร์มเมอร์ จะส่งผลให้เชื้อเพลงิทุกชนิดสามารถผลติแก๊ส
ไฮโดรเจนและแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ไดม้ากขึน้ โดยเอทานอล
เป็นเชือ้เพลงิทีส่ามารถผลติแก๊สไฮโดรเจนไดม้ากทีสุ่ด ตามมาดว้ย
กลีเซอรอล และแก๊สชีวภาพ ตามล าดบั อย่างไรก็ตามจากการ
จ าลองกระบวนการพบว่าเอทานอลเป็นเชื้อเพลิงที่สามารถผลิต
แก๊สคารบ์อนมอนอกไซดไ์ดม้ากทีสุ่ด ตามมาดว้ยแก๊สชวีภาพ และ
กลเีซอรอล ตามล าดบั และเมือ่เพิม่อตัราส่วนโดยโมลระหว่างไอน ้า
ต่อคารบ์อน พบว่าเชือ้เพลงิทุกชนิดสามารถผลติแก๊สไฮโดรเจนได้
มากขึน้และสามารถผลติแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ได้น้อยลง โดย
แนวโน้มการผลติแก๊สไฮโดรเจนและแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์จะ
เหมอืนกบัในกรณทีีม่กีารเพิม่อุณหภมูขิองเครือ่งรฟีอรม์เมอร ์ 
 ในกรณีทีเ่พิม่เครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊สชพิในกระบวนการ
การผลิตไฮโดรเจน พบว่าเชื้อเพลิงทุกชนิดสามารถผลิตแก๊ส
ไฮโดรเจนได้เพิม่ขึ้น ในขณะที่ได้แก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์ลดลง 
โดยกลเีซอรอลเป็นเชื้อเพลงิทีส่ามารถผลติแก๊สไฮโดรเจนได้มาก
ที่สุด ตามมาด้วยแก๊สชีวภาพ และเอทานอล ตามล าดับ โดย
แนวโน้มการผลติแก๊สคารบ์อนมอนอกไซด์ยงัคงเหมอืนเดมิ คอื เอ
ทานอลเป็นเชื้อเพลิงที่ผลิตแก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์มากที่สุด 
ตามมาดว้ยแก๊สชวีภาพ และกลเีซอรอล ตามล าดบั ส่วนการเพิม่
อุณหภูมขิองเครื่องปฏกิรณ์วอเตอร์แก๊สชพิจะท าให้ปรมิาณแก๊ส
ไฮโดรเจนลดลง และเมื่อท าการวเิคราะห์พลงังานในแต่ละหน่วย
ปฏิบัติการ พบว่ารีฟอร์มเมอร์เป็นหน่วยปฏิบัติการที่ต้องการ
พลงังานมากทีสุ่ด โดยแก๊สชวีภาพเป็นเชื้อเพลงิทีต่้องการพลงังาน
มากทีสุ่ด ตามมาดว้ยเอทานอล และกลเีซอรอล ตามล าดบั แต่เมือ่
พจิารณาพลงังานทัง้หมด พบว่าเอทานอลเป็นเชื้อเพลงิที่ต้องการ
พลังงานมากที่สุด ตามมาด้วยแก๊สชีวภาพ และกลีเซอรอล 
ตามล าดบั 
 จากผลการจ าลองกระบวนการขา้งต้น จะสามารถสรุปได้
เบื้องต้นว่ากลเีซอรอลถูกคาดว่าเป็นเชื้อเพลงิที่เหมาะสมส าหรบั
เซลลเ์ชือ้เพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบน าโปรตอนเนื่องจากสามารถ
น ามาผลติแก๊สสงัเคราะห์ทีป่ระกอบไปดว้ยแก๊สไฮโดรเจนปรมิาณ
มาก ในขณะที่มแีก๊สคาร์บอนมอนอกไซด์เจือปนน้อยที่สุด แต่
อย่างไรก็ตามจากการจ าลองกระบวนการจะเห็นได้ว่าการใช้
เชือ้เพลงิแต่ละชนิดจะมสีภาวะการด าเนินงานทีแ่ตกต่างกนัออกไป 
ดงันัน้จึงยงัไม่สามารถสรุปได้ว่าเชื้อเพลิงชนิดใดที่เหมาะสมกบั

เซลล์เชื้อเพลงิชนิดออกไซด์แขง็แบบน าโปรตอนมากทีสุ่ดในด้าน
ประสทิธภิาพทางพลงังานไฟฟ้าและพลงังานความร้อนของระบบ
การผลติไฟฟ้า ซึง่จะตอ้งน าเชื้อเพลงิเหล่านี้ไปใชง้านร่วมกบัเซลล์
เชือ้เพลงิชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอนก่อน จงึจะสามารถสรุป
ได้อย่างชดัเจนว่าเชื้อเพลงิชนิดใดที่เหมาะสมกบัเซลล์เชื้อเพลิง
ชนิดออกไซดแ์ขง็แบบน าโปรตอนมากทีสุ่ด 
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