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สัญลักษณ์และคำย่อ (Abbreviations) 
 

A   สมรรถนะของอุปกรณ์, Capacity  

As พ้ืนที่แลกเปลี่ยนความร้อน, Heat transfer area (m2)  

COL   ต้นทุนค่าแรงคนงานที่ใช้ในการดำเนินกระบวนการ, Operating labor cost 

COM   ต้นทุนการผลิตโดยรวม, The cost of manufacturing 

Cp ความจุความร้อนจำเพาะ, Heat capacity (J/kg·K) 

C°p   ราคาอุปกรณ์, Purchased equipment cost 

CRM   ต้นทุนวัตถุดิบ, Total raw material cost 

CUT    ต้นทุนสาธารณูปโภค, Total utility cost 

CW  กากมันจากโรงงานสำปะหลัง, Cassava waste  

CWT  ต้นทุนบำบัดของเสีย, Waste treatment cost 

D เส้นผ่านศูนย์กลาง, Diameter (m) 

DCFROR  ผลตอบแทนที่ได้รับจากโครงการ, Discounted Cash Flow Rate of Return 

dk  ค่าเสื่อมราคา, Depreciation 

DPBP  ระยะคืนทุน, Discounted Pay Back Period (ปี) 

FCI  เงินลงทุนเริ่มต้น, Fixed capital investment  

FCIL   ต้นทุนการลงทุนเริ่มต้นโดยไม่รวมราคาท่ีดิน, Fixed capital investment without 

   Land cost  

FM   ปัจจัยชนิดของวัสดุ, Material factor 

Fp   ปัจจัยความดัน, Pressure factor  

Fq   จำนวนชั้นถาด, Quantity amount of tray factor 

FT   ปัจจัยอุณหภูมิ, Temperature factor 

FW  ขยะมูลฝอยจากชุมชน, Food waste  

i   อัตราคิดลด, Discount rate 
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Nnp   จำนวนขัน้ตอนที่ไม่เกี่ยวข้องกับการจัดการอนุภาค, The number of 
nonparticulate processing steps 

NOL   คนงานที่จำเป็นต่อกะ, The number of operator per shift 

NPV   มูลค่าปัจจุบันสุทธิ, Net Present Value  

P ความดัน, Pressure (atm) 

Q พลังงานความร้อนที่ต้องการ, Heat required (kW) 

Sa   มูลค่าที่คาดว่าจะขายสินทรัพย์ถาวรนั้นได้เมื่อหมดอายุการใช้งานเท่ากับราคาท่ีดินที่ 

  ซื้อ ณ เวลาเริ่มต้นโครงการ, Salvage value 

t   อัตราภาษี, Taxation rate 

T อุณหภูมิ, Temperature (°C) 

U  ค่าสัมประสิทธิ์การถ่ายโอนความร้อนโดยรวม, Overall heat transfer coefficient  

 (W/m2·K) 
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บทสรุปผู้บริหาร (Executive Summary)  
 

ปัจจุบันพลังงานส่วนใหญ่ผลิตมาจากเชื้อเพลิงประเภทฟอสซิลที่มีแหล่งที่มาจากธรรมชาติและการ
ความต้องการพลังงานนั้นไม่มีแนวโน้มที่จะลดลง นำไปสู่การขาดแคลนทรัพยากรการผลิตรวมถึงผลกระทบต่อ
สิ่งแวดล้อม ตอนนี้ประชากรโลกกำลังเผชิญหน้ากับความแปรปรวนของธรรมชาติและอุณหภูมิที่นับวันยิ่งสูงขึ้น
แนวคิด Circular city ถูกคิดค้นขึ้นเพื่อบรรเทาวิกฤตการณ์เหล่านี้ ภายใต้การกระบวนการผลิตสินค้าและ
บริการอย่างเต็มประสิทธิภาพตลอดกระบวนการจำกัดวงของผลกระทบต่อสิ่งแวดล้อมและของเสียและ
สามารถดำเนินกระบวนการไปได้อย่างยั่งยืน เศรษฐกิจแบบหมุนเวียนเป็นหนึ่งในยุทธศาสตร์แห่งชาติที่เป็น
การบูรณาการด้านอุตสาหกรรม เศรษฐกิจ และสิ่งแวดล้อม เพ่ือสร้างโลกท่ียั่งยืนให้กับคนรุ่นใหม่ 

           ในประเทศไทยก็มีการตอบสนองต่อการเปลี่ยนแปลงที่เกิดขึ้นนี้โดยพยายามบูรณการทุกภาคส่วนทั้ง
ภาครัฐและเอกชนเพื่อรองรับกับรูปแบบของแนวคิดใหม่อย่าง Circular City นี้ด้วยการพัฒนาและออกแบบ
ต้นแบบธุรกิจแบบใหม่ คือ BCG Model ประกอบไปด้วย B เศรษฐกิจด้านชีวภาพ (Bio Economy) C 
เศรษฐกิจหมุนเวียน (Circular Economy) และ G เศรษฐกิจสีเขียวที ่เป ็นมิตรต่อสิ ่งแวดล้อม(Green 
Economy) ซึ่งเป็นที่มาของโครงการการประกวดการออกแบบทางวิศวกรรมเคมีแห่งชาติสำหรับนิสิตนักศึกษา 
ปี 2563-2564 หัวข้อ Bio-Residue Utilization for Circular City ในครั ้งนี ้  โดยมุ ่งเน้นการออกแบบ
กระบวนการที่เป็นระบบที่สามารถพึ่งพากันได้ระหว่างสังคมและอุตสาหกรรม ซึ่งให้ความสำคัญกับพลังงาน
ทดแทนอย่างการแก๊สชีวภาพที่มีการแปรรูปมาจากขยะมูลฝอยจากชุมชน (Municipal Waste) และกากมัน
จากโรงงานแป้งมันสำปะหลัง (Cassava Waste) จากอุตสาหกรรมเกษตร ที่มีศักยภาพในการผลิตพลังงานใช้
เองในกระบวนการและส่งออกเป็นสาธารณูปโภคให้กับชุมชน  

          จากแนวคิด BCG Model สามารถนำมาประยุกต์ใช้ในการออกแบบกระบวนการได้ ดังนี้ ด้านชีวภาพ
ใช้การย่อยสลายสารอินทรีย์ในสภาวะไร้อากาศ (Anaerobic Digestion) ในการผลิตแก๊สชีวภาพ ด้านการ
หมุนเวียนทำการนำแก๊สชีวภาพไปผลิตพลังงานใช้ภายในกระบวนการอย่างพลังงานไฟฟ้าด้วยระบบการผลิต
ไฟฟ้าและความร้อนร่วม (Combined Heat and Power) เป็นการหมุนเวียนชั้นใน คือ สามารถนำสิ่งที่นำเข้า
แปรเปลี ่ยนเป็นสิ ่งที ่เป็นประโยชน์ที่ ใช้ได้เองในระบบก่อน ลำดับถัดมา คือ การหมุนเวียนชั ้นนอก คือ 
กระบวนการได้รับขยะที่ไม่พึงประสงค์ของทั้งชุมชนและเกษตรกรรมมาจัดการแปรเปลี่ยนเป็นสาธารณูปโภค
อย่างพลังงานไฟฟ้าส่งคืนให้แก่ชุมชนหรือบำบัดน้ำที่เป็นองค์ประกอบในกระบวนการย่อยสลายปันส่วนให้ภาค
เกษตรกรรมเป็นการรับมาและส่งคืนเป็นวงจร ไม่เพียงแค่นั้นระบบกระบวนการยังถูกออกแบบให้สามารถเพ่ิม
คุณภาพด้วยกระบวนการ Amine Absorption เป็นแก๊สเชื ้อเพลิง (Fuel Gas) และเชื ้อเพลิงยานยนต์ 
(Compressed Biomethane Gas) ที่ส่งต่อให้กับภาคอุตสาหกรรมอ่ืนได้อย่างมีมูลค่าและได้รับรายได้กลับมา
สร้างรากฐานความมั่นคงและยั่งยืนให้แก่กระบวนการเพ่ือปฏิบัติพันธกิจที่มุ่งเน้นสร้างสังคมที่พ่ึงพากันได้อย่าง
ยั่งยืน ด้านสิ่งแวดล้อมด้วยกระบวนการผลิตย่อมมีของเสียที่ไม่พึงประสงค์ออกมาจากกระบวนการในที่นี ้คือ 
แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) ซึ่งเป็นแก๊สเรือนกระจกที่เป็นสาเหตุหลักของวิกฤตการณ์ด้านมลพิษในปัจจุบัน
กระบวนการนี้มีการจัดการอย่างมีประสิทธิภาพโดยการนำแก๊สที่ไม่ควรปล่อยสู่บรรยากาศนี้มาเพิ่มมูลค่าผ่าน
กระบวนการ Water Scrubbing เพื่อปรับปรุงให้มีคุณภาพมากพอที่นำไปใช้ในภาคอุตสาหกรรมอื่นและยังมี
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กระบวนการแปรรูปพลาสติกที่เป็นปัญหาด้านสิ่งแวดล้อมเนื่องจากต้องใช้เวลาในการย่อยสลายทำให้เกิด
ปัญหาขยะล้นดังที่พบเห็นในชุมชนและระบบนิเวศจึงมีการนำกระบวนการไพโรไลซิส (Pyrolysis) มาใช้เพ่ือ
แปรรูปพลาสติกและได้ผลิตภัณฑ์เป็น Pyrolysis oil ในการส่งออกและนำเข้ารายได้อีกทั้งยังได้แก๊สเชื้อเพลิง
ออกมาซึ่งใช้ในการดำเนินกระบวนการ กระบวนการ Pyrolysis จึงเป็นกระบวนการที่สามารถพึ่งพาตนเองได้ 
ไม่เพียงเป็นการลดปัญหาสิ่งแวดล้อมแต่ยังสามารถเพิ่มมูลค่าและสร้างรายได้อีกหนึ่งช่องทาง เป็นการเพ่ิม
ความยั ่งยืนให้แก่กระบวนการและดำเนินภารกิจในการอำนวยประโยชน์แก่สังคมอย่างมีจิตสำนึกต่อ
สิ่งแวดล้อมโดยกรณีพื้นฐานจะคืนทุนเริ่มต้นภายใน 11 ปี มีค่าผลตอบแทนที่ได้รับต่อปีร้อยละ (IRR) 14 ของ
เงินลงทุน และ มูลค่าปัจจุบันสุทธิ (NPV) 2599.67 บาท โดยหากไม่มีการนำแก๊ส CO2 ไปใช้ประโยชน์จะมี
อัตราส่วนการปล่อยแก๊ส CO2  ต่อพลังงานที่ได้อยู่ที่ 0.071 short ton ต่อ mmBTU จากนั้นเพื่อตอบสนอง
ต่อการพัฒนาทางด้านเทคโนโลยีและนวัฒกรรมที่พัฒนาอย่างไม่หยุดยั้งและการคำนึงถึงการบูรณาการในทุก
แง่มุมทั้งด้านกระบวนการ พลังงาน เศรษฐศาสตร์ และ สิ่งแวดล้อมให้เกิดสังคมที่ยั่งยืนและพึ่งพากันได้อย่าง
แท้จริง จึงเป็นที่มาของการออกแบบกรณีศึกษาต่อมา ดังนี้  

          กรณีศึกษาที่ 1 เป็นการคำนึงถึงการจัดการทรัพยากรภายในกระบวนการให้เป็นระบบโดยการเพ่ิม
หน่วยแยกอากาศ (Air Separating Unit) ในการแยกแก๊สออกซิเจนไปเพิ่มประสิทธิภาพการเผาไหม้ที่หน่วย
ผลิตพลังงานไฟฟ้าและนำแก๊สไนโตรเจนไปใช้ในกระบวนการ Pyrolysis แทนที่การนำเข้าแก๊สทั้งสองชนิดจาก
อุตสาหกรรมภายนอก กรณีศึกษาที ่1 จะคืนทุนเริ่มต้นภายใน 12 ปี มีค่าผลตอบแทนที่ได้รับต่อปีร้อยละ (IRR) 
14 ของเงินลงทุน และ มูลค่าปัจจุบันสุทธิ (NPV) 2584.67 บาท โดยหากไม่มีการนำแก๊ส CO2 ไปใช้ประโยชน์
จะมีอัตราส่วนการปล่อยแก๊ส CO2  ต่อพลังงานที่ได้อยู่ที ่0.072 short ton ต่อ mmBTU  

          กรณีศึกษาที ่2 เป็นการเปลี่ยนเส้นทางการจัดจำหน่ายของแก๊ส CO2 ที่คำนึงถึงการลดปริมาณได้อย่าง
ยั่งยืนที่สุดเนื่องจากการที่จัดจำหน่ายให้แก่ภาคอุตสาหกรรมใด ๆ นั้นปลายทางย่อมมีการปล่อยแก๊ส CO2 หรือ
สารผลิตภัณฑ์ที่เป็นอันตรายต่อสิ่งแวดล้อมยิ่งกว่าเพราะฉะนั้นเพื่อเป็นการคำนึงถึงสิ่งแวดล้อมอย่างแท้จริง
การเลือกเส้นทางการจัดจำหน่ายที่ได้รับการวิเคราะห์และพิจารณาในเรื่องนี้เป็นที่มาของกรณีศึกษาที ่2 นี้โดย
ทำการจัดจำหน่ายแก่ภาคอุตสาหกรรมการผลิตวัสดุก่อสร้างในรูปสารตั ้งต้นอย่าง CaCO3 Ba2CO3 และ 
NaHCO3 ซึ่งได้รับการประเมินแล้วว่าสามารถจัดเก็บแก๊ส CO2 ได้อย่างยั่งยืนและยากในการคืนรูปสู่แก๊ส CO2 
ซึ่งกรณีศึกษาที่ 2 นี้มีอัตราส่วนการขายแก๊ส CO2 ไปในการเป็นสารตั้งต้นวัสดุก่อสร้างเป็นร้อยละ 15 ของ
ปริมาณแก๊ส CO2 ที่กระบวนการสามารถผลิตออกมาได้ เนื่องมาจากต้องการที่จะออกแบบให้กระบวนการ
ผลิตนั้นสามารถคืนทุนภายในกำหนดที่ภายใน 20 ปี ซึ่งมีค่าผลตอบแทนที่ได้รับต่อปีร้อยละ (IRR) 10 ของเงิน
ลงทุน มีมูลค่าปัจจุบันสุทธิ (NPV) 46.63 บาท โดยหากไม่มีการนำแก๊ส CO2 ไปใช้ประโยชน์จะมีอัตราส่วนการ
ปล่อยแก๊ส CO2  ต่อพลังงานที่ได้อยู่ที่ 0.072 short ton ต่อ mmBTU   

          กรณีศึกษาที่ 3 ด้วยพื ้นฐานในการจัดการกระบวนการอย่างเป็นระบบอย่างมีมาตรฐานและมี
ประสิทธิภาพสูงสุดเป็นหลักการพื้นฐานของการออกแบบทางวิศวกรรม นอกจากการหมุนเวียนมวลสารที่ทำ
มาในกรณีศึกษาอื่นแล้วการบูรณาการหมุนเวียนแลกเปลี่ยนพลังงานในกระบวนการก็เป็นสิ่งที่ จะช่วยเพ่ิม
ประสิทธิภาพและจัดการทรัพยากรที่มีอยู่อย่างเป็นระบบอีกด้วย กรณีศึกษาที ่3 จะคืนทุนเริ่มต้นภายใน 16 ปี 
มีค่าผลตอบแทนที่ได้รับต่อปีร้อยละ (IRR) 11 ของเงินลงทุน มีมูลค่าปัจจุบันสุทธิ (NPV) 809.21 บาท โดย
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หากไม่มีการนำแก๊ส CO2 ไปใช้ประโยชน์จะมีอัตราส่วนการปล่อยแก๊ส CO2  ต่อพลังงานที่ได้อยู่ที่ 0.072 short 
ton ต่อ mmBTU  

ตารางสรุปผลการดำเนินงาน 
 
กรณีศึกษา ปีท่ีคืนทุน GHG พื้นที่ท่ีใช้ [ ไร่ ] จุดเด่น ข้อสังเกต 
กรณีพื้นฐาน 10.40 0 29.06 คืนทุนได้เร็วที่สุด ระบบยังพึ่งพาทรัพยากรจาก

ภายนอกกระบวนการ ทำให้
กระบวนการไม่ยั่งยืน 

1 11.06 0 25.45 มีพื้นที่การจัดตั้งโรงงานน้อยที่สุด ผลิตภัณฑ์ CO2 ที่ได้อาจมาก
เกินความต้องการของตลาด 

2 19.28 0 26.34 มีการคำนึงถึงความยั่งยืนของการ
ลดปริมาณ CO2 โดยการขายใน
รูปแบบ Building Materials 

คืนทุนได้ช้าที่สุด 

3 15.78 0 26.34 มีประย ุกต์กระบวนการให้ตอบ
โจทย์ Circular City ทั ้งทุกแง่มุม 
ท ั ้ งด ้านกระบวนการ พล ังงาน 
เศรษฐศาสตร์ และ สิ่งแวดล้อม 

กระบวนการคืนทุนภายใน
ระยะเวลาท ี ่ต ้องการและ
ยังคงอยู่ใน BCG Model 

 

          สรุปได้ว่ากระบวนการผลิตพลังงานภายใต้ต้นแบบธุรกิจแบบ BCG สามารถตอบโจทย์ความต้องการ
ของยุทธศาสตร์แห่งชาติที่ต้องการพัฒนาสังคมและเศรษฐกิจให้มีการหมุนเวียนพึ่งพากันและมีความยั่งยืน 
กล่าวคือ การผลิตพลังงานผ่านแก๊สชีวภาพมีการปล่อยแก๊ส CO2 เทียบเท่าน้อยกว่าการผลิตพลังงานผ่าน
เชื้อเพลิงฟอสซิล และเมื่อทำการวิเคราะห์ทั้งด้านเศรษฐศาสตร์ กระบวนการผลิต สิ่งแวดล้อม และพลังงาน
แล้ว การจัดการกระบวนการอย่างเป็นระบบทั้งการหมุนเวียนมวลสารและพลังงานตามกรณีศึกษาที่ 3 
สามารถทำให้แนวคิด Circular City เป็นไปได้ 
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1. บทนำ (Introduction) 
 

1.1 ที่มาและความสำคัญ 
 

 จากภาวะการขยายตัวของเศรษฐกิจไทยที่ชะลอตัวลงในช่วงหลายปีที่ผ่านมา ส่งผลให้ประเทศไทย
อยู่ในสภาวะกับดักรายได้ปานกลาง (Middle-income trap) โดยไม่สามารถยกระดับเศรษฐกิจจากรายได้   
ปานกลางเข้าสู่ประเทศท่ีมีรายได้สูงได้ เป็นผลมาจากการพัฒนาการทางเศรษฐกิจที่มีข้อจำกัด เช่น ขาดแคลน
ประสิทธิภาพการผลิตและนวัตกรรมที่เพียงพอที่จะเร่งให้อัตราการเติบโตของรายได้สูงรวมถึงการขาดแคลน
พลังงานซึ่งเป็นปัจจัยสำคัญในการขับเคลื่อนเศรษฐกิจและภาคอุตสาหกรรม จึงจำเป็นต้องปรับเปลี่ยนรูปแบบ
การพัฒนาเศรษฐกิจและสังคม เนื่องจากประเทศไทยเป็นสังคมเกษตรกรรม มีสภาพทางภูมิศาสตร์เหมาะสม
ต่อการผลิตและการลงทุนทางการเกษตรทำให้ผลผลิตมีความหลากหลายและเป็นฐานทรัพยากรที่สำคัญของ
ประเทศ ด้วยสาเหตุนี้จึงทำให้เกิดของเหลือทางการเกษตรมาก นอกจากนี้ จากการเพิ่มขึ ้นของจำนวน
ประชากรทำให้มีการขยายตัวของชุมชนเมืองอย่างรวดเร็วตามไปด้วย จากพฤติกรรมการอุปโภคบริโภคที่เพ่ิม
สูงขึ้นทำให้เกิดปริมาณขยะมูลฝอยที่เพ่ิมขึ้นเช่นกัน ดังนั้น การอาศัยฐานทรัพยากรชีวภาพร่วมกับขยะมูลฝอย
เหลือทิ้งจากการเกษตรและชุมชนที่มีปริมาณมากและไม่สามารถใช้ประโยชน์ต่อได้จึงมีความเหมาะสมต่อการ
พัฒนาเป็นแหล่งพลังงานให้เพียงพอต่อความต้องการของประเทศในระยะยาวและนำมาปรับใช้ในรูปแบบของ
แผนพัฒนาเศรษฐกิจและสังคมใหม่ ย ุทธศาสตร ์การพัฒนาเศรษฐกิจแบบองค์รวม (BCG Model)                 
เป็นแผนพัฒนาเศรษฐกิจใหม่ โดยมุ่นเน้นการพัฒนา 3 เศรษฐกิจ ได้แก่ เศรษฐกิจชีวภาพ (Bioeconomy) 
เป็นการใช้ทรัพยากรชีวภาพเพ่ือสร้างมูลค่าเพิ่ม เชื่อมโยงกับเศรษฐกิจหมุนเวียน (Circular Economy) 
คำนึงถึงการนำวัสดุต่างๆ กลับมาใช้ประโยชน์ให้มากที่สุด และ อยู่ภายใต้เศรษฐกิจสีเขียว (Green Economy) 
ซึ่งเป็นการพัฒนาเศรษฐกิจควบคู่ไปกับการพัฒนาสังคมและการรักษาสิ่งแวดล้อมได้อย่างสมดุลให้เ กิดความ
มั่นคงและยั่งยืนไปพร้อมกัน [1, 2] จากแผนพัฒนาเศรษฐกิจนำไปสู่การศึกษา วางแผนและออกแบบ Circular 
City โดยให้ความสำคัญกับการเลือกใช้ทรัพยากร การออกแบบผลิตภัณฑ์และการพัฒนาเทคโนโลยีใน
กระบวนการที่เกี่ยวข้อง เพื่อให้เกิดการใช้ทรัพยากรอย่างมีประสิทธิภาพสูงสุ ดและนำมาสู่การแก้ไขปัญหา
สิ่งแวดล้อมโดยลดปริมาณของเสียและมลพิษตลอดทั้งกระบวนการผลิต [3] 
 จากแผนพัฒนากำลังผลิตไฟฟ้าของประเทศไทยตั้งแต่ปี พ.ศ. 2561-2580 (Power Development 
Plan: PDP 2018-2037) และแผนบริหารจัดการน้ำมันเชื้อเพลิง ได้นำเสนอการคาดการณ์ความต้องการ
พลังงานไฟฟ้าสุทธิของประเทศ พลังงาน  ความร้อน และพลังงานเชื้อเพลิงในอนาคตมีแนวโน้มเพิ่มขึ้น ทำให้
ประเทศไทยจำเป็นต้องจัดหาแหล่งพลังงานหมุนเวียนเพื่อทดแทนพลังงานจากเชื้อเพลิงฟอสซิลที่มีแนวโน้ม
น้อยลงและมีต้นทุนสูง[4] นอกจากนี้ข้อมูลจากกรมควบคุมมลพิษ กระทรวงทรัพยากรธรรมชาติและสิ่งแวดล้อม
ได้รายงานปริมาณขยะชุมชนทั้งประเทศในช่วงหลายปีที่ผ่านมา มีแนวโน้มเพ่ิมขึ้นและสัดส่วนของขยะมูลฝอย
มากโดยขยะมูลฝอยเป็นชีวมวลชนิดหนึ่งที่มีศักยภาพในการนำมาใช้เพื่อผลิตพลังงานทดแทน ผลิตไอน้ำ      
ผลิตกระแสไฟฟ้าและผลิตแก๊สเชื้อเพลิง ปัจจุบันเทคโนโลยีการผลิตพลังงานจากขยะมูลได้รับความนิยมและ
ยอมรับกันอย่างแพร่หลาย [5]  นอกจากแหล่งขยะมูลฝอยแล้วการใช้ประโยชน์จากของเหลือทางการเกษตรมี
ศักยภาพสามารถใช้เป็นพลังงานได้เช่นกันโดยเฉพาะน้ำเสียจากโรงงานอุตสาหกรรมเกษตรและการแปรรูป 
เช่น โรงงานแป้งมันสำปะหลัง โรงงานเบียร์ โรงงานผลไม้กระป๋อง เป็นต้น โดยปัจจุบันโรงงานแป้งมัน
สำปะหลังมีศักยภาพการผลิตแก๊สชีวภาพมากที่สุด ซึ่งผลิตได้ถึง 377 ล้านลูกบาศก์เมตร/ปี จากน้ำเสียของ
โรงงานแป้งมันสำปะหลัง จำนวน 77 โรง นอกจากนี้กากมันจากโรงงานแป้งมันสำปะหลังยังสามารถนำมา    
ผลิตแก๊สชีวภาพได้อีกด้วย [6] 
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 กระบวนการย่อยสลายสารอินทรีย์ในสภาวะไร้อากาศ (Anaerobic Digestion) เป็นวิธีการบำบัดน้ำ
เสียหรือของเหลือใช้จากกระบวนการผลิตในภาคส่วนต่าง ๆ เช่น ของเหลือทางการเกษตร ฟาร์มปศุสัตว์และ
โรงงานอุตสาหกรรม โดยการบำบัดสามารถก่อให้เกิดแก๊สชีวภาพซึ่งสามารถนำไปใช้เป็นพลังงานทดแทนการ
นำเข้าเชื้อเพลิงและช่วยลดผลกระทบต่อสิ่งแวดล้อม ลักษณะของกระบวนการเหมาะกับการบำบัดของเสียที่มี
ปริมาณสารอินทรีย์ความเข้มข้นสูงและย่อยสลายสารอินทรีย์ในสภาวะไร้อากาศ ซึ่งอาศัยการทำงานร่วมกัน
ของแบคทีเรียหลายกลุ่มที่ทำหน้าที่แตกต่างกันในแต่ละขั้นตอนการย่อยสลาย ได้แก่ แบคทีเรียกลุ่มผลิตกรด 
(Acid Forming Bacteria) และแบคทีเรียกลุ่มผลิตมีเทน (Methane Producing Bacteria) โดยแบคทีเรีย
กลุ่มผลิตกรดจะทำการย่อยสลายสารอินทรีย์ที่มีโครงสร้างโมเลกุลใหญ่ให้กลายเป็นสารอินทรีย์ที่มีโครงสร้ าง
โมเลกุลเล็กลง จากนั้นแบคทีเรียกลุ่มผลิตมีเทนจะใช้สารอินทรีย์ที่มีโครงสร้างโมเลกุลเล็กเป็นสารอาหารและ
ย่อยสลายให้ผลผลิตหลักเป็นแก๊สมีเทน (CH4) ประมาณ 50-70% และแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) โดยมี
แก๊สอื่น ๆ เกิดขึ้นในปริมาณเล็กน้อย เช่น แก๊สไฮโดรเจนซัลไฟด์ (H2S)  และแก๊สแอมโมเนีย (NH3) เป็นต้น 
โดยขั ้นตอนการย่อยสลายสารอินทรีย์สามารถแบ่งออกเป็น 3 ขั ้นตอน ได้แก่ กระบวนการไฮโดรไลซีส 
(Hydrolysis)  กระบวนการอะซ ิ โ ด เจน ี ซ ี ส  ( Acidogenesis)  และ  กระบวนการผล ิ ตแก ๊ สม ี เทน 
(Methanogenesis) ตามลำดับ [7] 
  การประยุกต์ใช้งานแก๊สชีวภาพสามารถใช้งานได้อย่างหลากหลาย เช่น แก๊สเชื้อเพลิง (Fuel gas) 
นำไปใช้ทดแทนแก๊สหุงต้มในภาคครัวเรือนหรือใช้ทดแทนเชื้อเพลิงที่ใช้ในภาคอุตสาหกรรมในรูปของพลังงาน
ความร้อนและใช้แทนเชื้อเพลิงเพื่อใช้กับเครื่องปฏิกรณ์ต่าง ๆ การนำแก๊สชีวภาพผลิตเป็นพลังงานไฟฟ้าด้วย
ระบบกังหันไอน้ำหรือการใช้ระบบเครื่องยนต์แก๊สสันดาปภายใน นอกจากนี้ สามารถนำมาใช้ประโยชน์เป็น
เชื้อเพลิงยานยนต์ (Compressed Biogas Gas, CBG) เป็นหนึ่งพลังงานทดแทนเพ่ือลดการใช้เชื้อเพลิงฟอสซิล 
แต่อย่างไรก็ตามในการประยุกต์ใช้งานแก๊สชีวภาพ องค์ประกอบของแก๊สชีวภาพที่ผลิตได้นั้นจะต้องคำนึงถึง
ความปลอดภัยและเหมาะสมต่อการใช้งานในด้านต่าง ๆ จึงจำเป็นต้องมีการปรับปรุงคุณภาพแก๊สชีวภาพก่อน
ใช้งาน เช่น การลดความชื้นและแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์เพื่อป้องกันค่าความร้อนต่ำลงและสูญเสียพลังงาน
ความร้อนรวมถึงป้องกันการปิดกั้นการไหลของแก๊สชีวภาพ ควบคุมปริมาณของแก๊สไฮโดรเจนซัลไฟด์เพ่ือ
ป้องกันการกัดกร่อนต่ออุปกรณ์ที่ใช้ในการขนส่งหรือส่งผลให้เกิดปัญหาในการนำไปใช้กับเครื่องยนต์ เป็นต้น 
จะเห็นได้ว่าแก๊สชีวภาพเป็นหนึ่งในพลังงานทดแทนที่ตอบโจทย์ทั้งด้านเศรษฐกิจ สังคมและสิ่งแวดล้อม         
ซ่ึงหากเทคโนโลยีในการผลิตและปรับปรุงคุณภาพแก๊สชีวภาพได้ร ับการพัฒนาในมีต้นทุนต่ำและมี
ประสิทธิภาพสูง จะส่งผลให้การใช้ประโยชน์จากแก๊สชีวภาพได้รับการยอมรับอย่างกว้างขวางและสามารถ
พัฒนาให้เป็นแหล่งพลังงานหลักสําหรับประเทศได้ในอนาคต [8] 
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1.2 กระบวนการผลิตแก๊สชีวภาพในสภาวะไม่ใช้อากาศ (Anaerobic Digestion)  
 

1.2.1 กระบวนการและขั้นตอนการย่อยสลายสารอินทรีย์ในสภาวะไร้อากาศ (Anaerobic Digestion) 
 การย่อยสลายสารอินทรีย์ในสภาวะไร้อากาศเป็นหนึ่งกระบวนการผลิตแก๊สชีวภาพ โดยอาศัยการ
ทำงานของแบคทีเรียกลุ ่มผลิตกรด (Acid forming bacteria) และแบคทีเรียกลุ ่มผลิตมีเทน (Methane 
producing bacteria) ทำการย่อยสลายสารอินทรีย์ขนาดใหญ่ เช่น คาร์โบไฮเดรต โปรตีนและไขมัน            
ให้กลายเป็นสารอินทรีย์ขนาดเล็ก เช่น น้ำตาลโมเลกุลเดี่ยว กรดอะมิโนและกรดไขมัน จากนั้นจะถูกย่อยสลาย
ให้มีขนาดเล็กลงจนกลายเป็นอนินทรีย์สารและแก๊สในที่สุด ซึ่งแก๊สชีวภาพที่ผลิตได้จะประกอบด้วยแก๊สมีเทน
และคาร์บอนไดออกไซด์เป็นองค์ประกอบหลัก โดยภาพรวมของขั้นตอนการย่อยสลายสารอินทรีย์ในสภาวะ   
ไร้อากาศสามารถสรุปได้ดังตารางท่ี 1.1 
 

ตารางท่ี 1.1 กระบวนการย่อยสลายสารอินทรีย์ในสภาวะไร้อากาศ (Anaerobic Digestion) [9] 

 

กระบวนการ ขั้นตอน  
1. กระบวนการ

ไฮโดรไลซีส 
(Hydrolysis) 

 
- 

 

ชนิดแบคทีเรีย Hydrolytic bacteria และ Fermentative bacteria 
สารตั้งต้น สารอินทรีย์โมเลกุลขนาดใหญ่ เช่น คาร์โบไฮเดรต โปรตีนและไขมัน 
ผลิตภัณฑ์ น้ำตาลกลูโคส กรดอะมิโน กรดไขมัน กลีเซอรอล 

 
 
 
 

2. กระบวนการ 
อะซิโดเจนีซีส 

(Acidogenesis) 

 
 
 
1 

ชนิดแบคทีเรีย Acid forming bacteria เช่น Facultative anaerobic bacteria  
สภาวะ pH 4-6.5 

Mesophilic (30-35 °C) Thermophilic (50-60 °C)   
สารตั้งต้น คาร์โบไฮเดรต โปรตีนและไขมัน 

 
ผลิตภัณฑ์ 

กรดอินทรีย์ระเหยง่าย (Volatile fatty acid) เช่น กรดอะซิติก 
(CH3COOH) กรดโพรพิออนิก (C2H5COOH) กรดบิวทีริก 
(C3H7COOH) รวมถึงเอทานอล (C2H5OH) 

 
 
2 

ชนิดแบคทีเรีย Acetogenic bacteria เช่น Hydrogen producing acetogenic 
bacteria และ Homoacetogenic bacteria 

สภาวะ pH 4-6.5 
Mesophilic (30-35 °C) Thermophilic (50-60 °C)   

สารตั้งต้น กรดอินทรีย์ระเหยง่าย (Volatile fatty acid) 
ผลิตภัณฑ์ อะซิเตต (CH3COO-) แก๊สไฮโดรเจน (H2) และ 

แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) 
3. กระบวนการ 
ผลิตก๊าซมีเทน 

(Methanogenesis) 

 
 
- 

ชนิดแบคทีเรีย Acetophilic methanogen และ  Hydrogenophilic 
methanogen 

สภาวะ pH 6.8-7.2 
Mesophilic (30-35 °C) Thermophilic (50-60 °C)   

สารตั้งต้น กรดอะซิติก (CH3COOH) และแก๊สไฮโดรเจน (H2) กับ 
แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) 

ผลิตภัณฑ์ แก๊สมีเทน (CH4), แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2), น้ำ (H2O)  
แก๊สไฮโดรเจนซัลไฟด์ (H2S), แก๊สแอมโมเนีย (NH3) 
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1.2.2 เทคโนโลยีการออกแบบระบบผลิตแก๊สชีวภาพในสภาวะไร้อากาศ  
 การออกแบบระบบผลิตแก๊สชีวภาพสำหรับโรงงานควรที่จะคำนึงถึงการเลือกประเภทและรูปแบบของ
เทคโนโลยีที ่ใช้ให้มีความเหมาะสมต่อปริมาณความต้องการในการผลิตแก๊สชีวภาพ ประสิทธิภาพของ                
แก๊สชีวภาพ ความเสถียรภาพต่อสารพิษและความแปรปรวนของน้ำเสีย ลักษณะของเสียที่ใช้ที่ต้องเหมาะสม
ต่อระบบการผลิตตลอดจนต้นทุนและการบำรุงรักษาของแต่ละเทคโนโลยี โดยทั่วไปแล้วการจำแนกประเภท
ของเทคโนโลยีถังปฏิกรณ์ผลิตแก๊สชีวภาพตามสภาพของจุลินทรีย์ที ่อยู่ในถังปฏิกรณ์สามารถแบ่งได้เป็น          
2 ประเภท ดังนี้ 
 

 1.2.2.1 ถังปฏิกรณ์ที่มีเชื้อจุลินทรีย์อยู่ในสภาพแขวนลอย (Suspended growth) 
   ลักษณะของเชื้อจุลินทรีย์ในถังปฏิกรณ์จะอยู่ในสภาพแขวนลอยและมีการกระจายตัวทั่วกันทั้ง
ถังหรือตะกอนจุลินทรีย์มีความเข้นข้นไล่ระดับ (Sludge profile) ไปตามการไหลของน้ำ โดยถังบำบัดแบบไร้
อากาศที่มีลักษณะของเชื้อจุลินทรีย์แขวนลอยอยู่ภายในถังปฏิกรณ์ที่นิยมในการผลิตแก๊สชีวภาพจากโรงงาน
อุตสาหกรรม ได้แก่ 
 

• ถังปฏิกรณ์แบบกวนสมบูรณ์ (Continuously stirred tank reactor, CSTR) ดังรูปที่ 1.1 
   ของแข็งและของเหลวภายในถังปฏิกรณ์แบบกวนสมบูรณ์ เกิดการผสมกวนโดยการติดตั้งใบกวน           
ซึ่งการกวนผสมที่เกิดขึ้นทำให้ความเข้มข้นของสารอินทรีย์และเชื้อจุลินทรีย์เท่ากันทั่วทั้งถังปฏิกรณ์ ทำให้มี
การสัมผัสระหว่างจุลินทรีย์และสารอินทรีย์ของน้ำเสียในถังปฏิกรณ์ได้ดีและปฏิกิริยาการย่อยสลายจึงเกิดได้ดี
เช่นกัน และสามารถท่ีรองรับของเสียหรือน้ำเสียปริมาณมากได้  [10] 

 

 
 

รูปที่ 1.1 ถังปฏิกรณ์แบบกวนสมบูรณ์ (CSTR)   
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จุดเด่นของถังปฏิกรณ์แบบกวนสมบูรณ์ (CSTR) 
 

1. เหมาะกับน้ำเสียหรือของเสียที่มีความเข้มข้นของของแข็งสูง เนื่องจากการกวนผสมของสารอินทรีย์และ
จุลินทรีย์ภายในถังเป็นไปอย่างสม่ำเสมอ จึงสามารถป้อนน้ำเสียหรือของเสียที่มีความเข้มข้นสูงได้ 
2. สามารถเจือจางสารพิษหรือสารที ่มีผลยับยั ้งการทำงานของจุลินทรีย์ที ่มาพร้อมกับของเสียได้ เช่น               
ขยะมูลฝอย ของเหลือทางการเกษตร เป็นต้น 
 
ข้อจำกัดและอุปสรรคของถังปฏิกรณ์แบบกวนสมบูรณ์ (CSTR) 
 

1. จำเป็นต้องออกแบบถังปฏิกรณ์ให้มีขนาดใหญ่ เนื่องจากความเข้มข้นภายในถังเท่ากันส่งผลทำให้ระยะเวลา
การกักเก็บของแข็งและเชื ้อจุลินทรีย์ (Solid Retention time, SRT) เท่ากับระยะเวลากักเก็บน้ำเสีย 
(Hydraulic retention time, HRT)  
2. เกิดปัญหาการลดลงของเชื ้อจุลินทรีย ์ในระบบซึ ่งไปกับน้ำเส ียขาออก โดยหากระยะเวลาในการ                       
กักเก็บของแข็งและของเหลวสั้นเกินไปอาจส่งผลทำให้ไม่เพียงพอต่อการเจริญเติบโตของจุลินทรีย์ในกลุ่มมีเทน  
3. เกิดปัญหาการชำรุดของอุปกรณ์ใบกวน จึงต้องการการดูแลและซ่อมบำรุงอย่างสม่ำเสมอ 
 

• ถังปฏิกรณ์แบบตะกอนลอย (Upflow Anaerobic Sludge Blanket, UASB) ดังรูปที่ 1.2 
   การทำงานของระบบนี้ถูกออกแบบให้เชื ้อจุลินทรีย์เกิดการยึดเกาะกันเองเป็นเม็ดตะกอนและมี
ความหนาแน่นสูง (Granule) จึงสามารถตกตะกอนสูง ซึ่งหากมีการควบคุมการไหลของน้ำเสียหรือของเสียเข้า
ถังปฏิกรณ์ที่เหมาะสมจากด้านล่างไหลขึ้นสู่ด้านบน จะทำให้เม็ดตะกอนจุลินทรีย์อยู่เป็นชั้นสลัดจ์ไม่จมลงก้น
ถังหรือไหลหลุดออกจากระบบทำให้สามารถรักษาปริมาณของเม็ดตะกอนจุลินทรีย์ภายในระบบ [11] 
 
 

 
 

รูปที่ 1.2 ถังปฏิกรณ์แบบตะกอนลอย (UASB)  
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จุดเด่นของปฏิกรณ์แบบตะกอนลอย (UASB) 
 

1. ถังปฏิกรณ์มีขนาดเล็กเนื่องจากไม่มีการใช้ตัวกลางจึงทำให้ไม่มีการสูญเสียพื้นที่ในถัง รวมถึงระยะเวลาใน
การเก็บกักน้ำเสียสั้นกว่าระบบอ่ืน 
2. เหมาะสมน้ำเสียที่มีของแข็งแขวนลอยต่ำหรือประกอบด้วยสารอินทรีย์ย่อยสลายง่าย เช่น น้ำเสียจาก
โรงงานเบียร์ น้ำหวาน เป็นต้น 
 
ข้อจำกัดและอุปสรรคของปฏิกรณ์แบบตะกอนลอย (UASB) 
 

1. ใช้ระยะเวลานานในการเริ่มต้นระบบ (Startup) สำหรับการสร้างเม็ดตะกอนและชั้นสลัดจ์รวมถึงมีความ
ซับซ้อนในการรักษาสภาวะเพ่ือให้เกิดการรวมตัวของเม็ดตะกอนจุลินทรีย์ 
2. เกิดปัญหาตะกอนจุลินทรีย์หลุดออกจากระบบ (Wash out) หากไม่มีการควบคุมอัตราการไหลของของเสีย
ที่เหมาะสม ซึ่งส่งผลต่อประสิทธิภาพและเสถียรภาพของระบบ 
 

• ระบบบ่อปิดแบบไม่ใช้อากาศ (Anaerobic covered lagoon) ดังรูปที่ 1.3  
  ถังปฏิกรณ์มีลักษณะเป็นบ่อดินขุดขนาดใหญ่และปิดคลุมด้วยแผ่นพลาสติด PVC หรือ HDPE        
ที่ด้านบนเพื่อกักเก็บแก๊สชีวภาพ โดยท่อป้อนน้ำเสียจะถูกต่อลงด้านล่างของบ่อและเกิดการตกตะกอนบริเวณ
ก้นบ่อ เกิดการย่อยน้ำเสียหรือของเสียเป็นกรดอินทรีย์และผลิตแก๊สชีวภาพ เนื่องจากความเข้มข้นของ
เชื้อจุลินทรีย์ต่ำกว่าระบบอ่ืนและบ่อมีขนาดใหญ่ ทำให้ระยะเวลาในการกักเก็บน้ำเสียค่อนข้างนาน จึงจัดเป็น
ระบบที่มีอัตรารองรับภาระสารอินทรีย์ต่ำ (Low rate anaerobic digestion) [12] 
 
 

 
 

รูปที่ 1.3 ระบบบ่อปิดแบบไม่ใช้อากาศ (Anaerobic covered lagoon)  
 
จุดเด่นของระบบบ่อปิดแบบไม่ใช้อากาศ (Anaerobic covered lagoon) 
 

1. สามารถรับการเปลี่ยนแปลงความเข้มข้นของสารอินทรีย์ที่สูงขึ้นได้ดีและเกิดผลกระทบต่ำต่อระบบ 
เนื่องจากบ่อมีขนาดใหญ่และมีปริมาตรมาก 
2. เหมาะกับน้ำเสียหรือของเสียที่มีความเข้มข้นของแข็งสูงหรือของเสียที่มีสิ่งเป็นพิษเจือปน 
3. การก่อสร้างได้ง่าย รวดเร็วและเงินลงทุนต่ำ 
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ข้อจำกัดและอุปสรรคของระบบบ่อปิดแบบไม่ใช้อากาศ (Anaerobic covered lagoon) 
 

1. ใช้พื้นที่ก่อสร้างมากที่สุดในระบบการผลิตแก๊สชีวภาพ เนื่องจากอัตราการรับสารอินทรีย์เชิงปริมาตรต่ำ 
(Organic loading rate) 
2. การกวนผสมไม่ดีเนื่องจากการกวนเป็นไปโดยธรรมชาติ  
3. เกิดการสะสมของตะกอนมาก หากลักษณะของน้ำเสียหรือของเสียมีปริมาณของแข็งที่ย่อยสลายยากสูง
ส่งผลทำให้เกิดการสะสมของตะกอนสูงและปริมาตรของบ่อลดลง ประสิทธิภาพการทำงานลดลงด้วย 
 
 1.2.2.2 ถังปฏิกรณ์ที่เชื้อจุลินทรีย์เกาะอยู่บนวัสดุตัวกลาง (Attached growth) 
  ลักษณะของถังปฏิกรณ์ประเภทนี้ประกอบด้วยตัวกลางสำหรับให้จุลินทรีย์ยึดเกาะหรือตรึงอยู่
บนผิววัสดุของตัวกลางเป็นแผ่นฟิล์มหนาเพื่อทำการย่อยสลายสารอินทรีย์ในน้ำเสีย ตัวอย่างเช่น ระบบถัง
กรองไม่ใช้อากาศ (Anaerobic Filter) ดังรูปที่ 1.4 ซึ่งมีการจัดเรียงตัวกลางในถังปฏิกรณ์ในลักษณะสุ่มทำให้
ตัวกลางจัดเรียงไม่สม่ำเสมอเกิดช่องว่างระหว่างตัวกลางซึ่งเป็นสาเหตุให้เกิดการอุดตันแม้จะมีตัวกลางสำหรับ
การรักษาจุลินทรีย์ในระบบ โดยระบบนี้สามารถรับน้ำเสียที่มีสารแขวนลอยสูงได้ดีแต่มีต้นทุนที่เพิ่มขึ้นจากค่า
วัสดุตัวกลางที่ใช้ [13] 
 

 
 

รูปที่ 1.4 ระบบถังกรองไม่ใช้อากาศ (Anaerobic Filter)  
 

จุดเด่นของระบบถังกรองไม่ใช้อากาศ (Anaerobic Filter) 
 

1. จุลินทรีย์ในระบบซึ่งยึดเกาะอยู่บนวัสดุตัวกลางอย่างแน่นหนา ทำให้ไม่หลุดออกนอกถังปฏิกรณ์ได้ง่าย
เหมือนระบบจุลินทรีย์แขวนลอย 
2. มีอัตราภาระการรับสารอินทรีย์สูง 
 
ข้อจำกัดและอุปสรรคของระบบถังกรองไม่ใช้อากาศ (Anaerobic Filter) 
 

1. มีค่าใช้จ่ายในส่วนของวัสดุตัวกลางเพ่ิมเติม 
2. เกิดปัญหาอุดตันได้ง่ายทำให้เกิดการไหลเลี่ยงกระบวนการ 
3. การเริ่มต้นระบบทำได้ช้าเนื่องจากต้องมีการเลี้ยงให้เชื้อจุลินทรีย์ไปติดที่ตัวกลาง 
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1.3 กระบวนการปรับปรุงคุณภาพและเพิ่มความบริสุทธิ์ของแก๊สธรรมชาติ (Biogas upgrading) 
 

 โดยทั ่วไปแก ๊สช ีวภาพที ่ผลิ ตได ้จากน ้ำเส ียหร ือของเส ียจากภาคอุตสาหกรรมการเกษตร                         
จะมีองค์ประกอบของแก๊สมีเทน คาร์บอนไดออกไซด์ ความชื ้น รวมถึงแก๊สไฮโดรเจนซัลไฟด์และแก๊ส
แอมโมเนียผสมอยู่ด้วย จึงทำให้สัดส่วนของแก๊สมีเทนน้อยลงและแก๊สชีวภาพที่ได้มีความบริสุทธิ์ต่ำ จึงจำเป็น
ที่ต้องปรับปรุงคุณภาพแก๊สชีวภาพก่อนนำไปใช้ประโยชน์ในการเป็นเชื้อเพลิงทดแทนหรือผลิตภัณฑ์ปิโตรเคมี
รูปแบบต่างๆ เพื่อลดปัญหาการสึกกร่อนที่เกิดขึ้นกับอุปกรณ์ที่นำไปใช้งานจากสิ่งปนเปื้อน และเพิ่มความ
บริสุทธิ์ของแก๊สชีวภาพให้สามารถนำไปใช้งานได้อย่างหลากหลาย โดยกระบวนการที่นิยมใช้ในการปรับปรุง
คุณภาพของแก๊สชีวภาพในภาคอุตสาหกรรมมีดังนี้ 
 

 1.3.1 การดูดซมึด้วยสารละลายเอมีน (Amine Absorption Process) ดังรูปที่ 1.5  
   กระบวนการในการด ูดซ ึมทางเคม ี (Chemical absorption) โดยสารละลายด ่าง เช่น               
ตัวทำละลายเอมีน ถูกประยุกต์ใช้ในการจับแก๊สกรด เช่น คาร์บอนไดออกไซด์และไฮโดรเจนซัลไฟด์ในแก๊ส
ชีวภาพ ซึ่งอาศัยหลักการความสามารถในการละลายของแก๊สไฮโดรเจนซัลไฟด์ที่ละลายในสารละลายที่มีค่า
ความเป็นด่างสูง โดยเทคโนโลยีประกอบด้วยหอดูดซึม (Absorption column) และการไหลของแก๊สส่วนใหญ่
จะเป็นการไหลขึ้น (Upflow) โดยเมื่อแก๊สชีวภาพที่มีองค์ประกอบของแก๊สไฮโดรเจนซัลไฟด์ไหลสวนทางกับ
สารละลายจะเกิดการถ่ายเทมวลสารส่งผลทำให้ปริมาณของแก๊สไฮโดรเจนซัลไฟด์ในแก๊สชีวภาพถูกละลายใน
สารละลายด่าง โดยทั่วไปแล้วสารละลายที่นิยมใช้ ได้แก่ Monoethanolamine (MEA), Diethanolamine 
(DEA) และ Methyl diethanolamine (MDEA) ซึ่งในระบบการกำจัดแก๊สกรดอาจจะมีหอสำหรับฟื้นสภาพ 
(Regenerate) ให้สารละลายสามารถนำกลับมาใช้ใหม่ได้โดยการเพิ่มอุณหภูมิสารละลายหรือใช้อากาศเพ่ือ
ช่วยในการแก๊สกรดออกจากสารละลายเอมีน [14] 

 

 
 

รูปที่ 1.5 การดูดซึมด้วยสารละลายเอมีน (Amine Absorption Process)  
 
ข้อดีของกระบวนการดูดซึมด้วยสารละลายเอมีน (Amine Absorption Process) 
 

1. ประสิทธิภาพการกำจัดไฮโดรเจนซัลไฟด์สูง 
2. ต้องการพ้ืนที่น้อยและขนาดของหอดูดซึมไม่ได้มีขนาดใหญ่เกินไปทำให้เงินลงทุนต่ำ 
3. สามารถนำสารละลายกลับมาใช้ใหม่ได้ 
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ข้อเสียของกระบวนการดูดซึมด้วยสารละลายเอมีน (Amine Absorption Process)  
 

1. สิ้นเปลืองสารเคมีและมีโอกาสเกิดการสูญเสียสารละลายเอมีนในระหว่างกระบวนการบำบัด 
2. มีโอกาสในการเกิดโฟม (foaming) ในหอดูดซึมโดยเฉพาะเมื่อมีไฮโดรคาร์บอนหนักในแก๊ส 
 
 1.3.2 การดักจับด้วยนํ้า (Water scrubbing) ดังรูปที่ 1.6  
   การดักจับด้วยน้ำเป็นเทคโนโลยีการกำจัดแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์และไฮโดรเจนซัลไฟด์ แต่
สามารถดักจับไฮโดรเจนซัลไฟด์ได้ดีกว่าเนื่องจากสามารถละลายในน้ำได้มากกว่าคาร์บอนไดออกไซด์ โดยการ
อัดแก๊สชีวภาพผ่านหอดูดซึมด้วยน้ำที ่ความดันสูงและอุณหภูมิต่ำ โดยอาจมีการฟื ้นสภาพน้ำ (Water 
regeneration) และนำน้ำกลับมาใช้ใหม่ องค์ประกอบของระบบจะมีหอดูดซึมและหอฟื้นสภาพน้ำโดยแก๊สที่
ความดันสูงจะเข้าหอดูดซึมทางด้านล่างและจะไหลสวนทางกับน้ำ แก๊สที่ถูกกำจัดไฮโดรเจนซัลไฟด์และมีความ
เข้มข้นของแก๊สมีเทนสูงออกจากระบบทางด้านบน ส่วนน้ำที่มีแก๊สไฮโดรเจนซัลไฟด์ละลายอยู่จะไหลออก
ทางด้านล่างเข้าสู่หอฟ้ืนสภาพสำหรับการไล่แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ที่ละลายน้ำออกทางด้านบนหอ น้ำที่ผ่าน
การไล่แก๊สไฮโดรเจนซัลไฟด์ออกไปแล้วจะสามารถนำกลับมาใช้ที่หอดูดซึมอีกครั้ง [15] 

 

 
 

รูปที่ 1.6 การดักจับด้วยนํ้า (Water scrubbing)  
 
ข้อดีของกระบวนการดักจับด้วยนํ้า (Water scrubbing) 
 

1. ไม่ต้องใช้สารเคมีและเป็นเทคนิคที่ไม่ซับซ้อน 
2. ประสิทธิภาพในการกำจัดไฮโดรเจนซัลไฟด์สูง  
3. ไม่เกิดการกัดกร่อนในท่อและอุปกรณ์ 
 
ข้อเสียของกระบวนการดักจับด้วยนํ้า (Water scrubbing) 
 

1. ต้องใช้ปริมาณน้ำมากและมีอุณหภูมิต่ำ 
2. ระบบทำงานที่ความดันสูง ทำให้โครงสร้างของหอดูดซึมต้องทนความดันสูงจึงทำให้มีต้นทุนสูงไปด้วย 
3. เสียค่าพลังงานในการเพ่ิมความดันในกับแก๊สชีวภาพ 
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1.4 การใช้ประโยชน์จากแก๊สธรรมชาติ (Biogas Utilization) [16] 
 

 1.4.1 เทคโนโลยีในการผลิตกระแสไฟฟ้า  
  การผลิตกระแสไฟฟ้าจากแก๊สชีวภาพสามารถทำได้โดยหลากหลายวิธี เช่น การผลิตพลังงาน

ไฟฟ้าด้วยระบบกังหันไอน้ำ การผลิตพลังงานไฟฟ้าด้วยระบบกังหันแก๊สเดินคู่กับระบบกังหันไอน้ำหรือการใช้
ระบบเครื ่องยนต์แก๊สสันดาปภายใน โดยจำเป็นต้องมีการปรับปรุงคุณภาพของแก๊สชีวภาพเพื ่อจำกัด                        
แก๊สไฮโดรเจนซัลไฟด์ (น้อยกว่า 1000 ppm) แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์และความชื้นออกก่อนนำไปใช้งานกับ
เครื่องยนต์ผลิตไฟฟ้า  
 

 1.4.2 การผลิตแก๊สเชื้อเพลิงเผาไหม้ (Fuel gas) 
  แก๊สชีวภาพที่ผลิตได้สามารถนำไปใช้ทดแทนแก๊สหุงต้มในภาคครัวเรือนหรือใช้ทดแทนเชื้อเพลิง

ที่ใช้ในภาคอุตสาหกรรมในรูปของพลังงานความร้อน ได้แก่ การใช้ทดแทนน้ำมันเตาที่ใช้ในหม้อไอน้ำ ใช้แทน
เชื้อเพลิงเพื่อใช้กับเครื่องปฏิกรณ์ต่าง ๆ โดยองค์ประกอบของแก๊สชีวภาพที่ผลิตได้นั้นจะต้องคำนึงถึงความ
ปลอดภัยในการใช้งานและการขนส่ง เช่น ไม่ควรมีความชื้นและแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์มากเกินไปหาก
ต้องการขนส่งผ่านท่อหรือการนำไปใช้งานเพื่อให้ความร้อนเพื่อป้องกันค่าความร้อนต่ำลงและสูญเสียพลังงาน
ความร้อนและยังส่งผลต่อการปิดกั้นการไหลของแก๊สชีวภาพ รวมถึงควบคุมปริมาณของแก๊สไฮโดรเจนซัลไฟด์
เพ่ือป้องกันการกัดกร่อนต่ออุปกรณ์ท่ีใช้ในการขนส่ง เป็นต้น 
 

 1.4.3 การผลิตเชื้อเพลิงยานยนต์ (Compressed Biomethane Gas, CBG) 
  การใช้แก๊สชีวภาพเพื่อเป็นเชื้อเพลิงสำหรับยานยนต์ต้องมีการปรับปรุงคุณภาพแก๊สชีวภาพ              

ก่อนการเพ่ิมความดันแก๊สชีวภาพเพ่ือบรรจุลงถังโดยมีสัดส่วนของแก๊สมีเทนมากกว่า 80% และมีปริมาณแก๊ส
ไฮโดรเจนซัลไฟด์น้อยกว่า 100 ppm ก่อนนำไปเพื่อความดันในถังแก๊สประมาณ 200-250 บาร์เกจ หากไม่มี
การปรับปรุงคุณภาพแก๊สชีวภาพจะส่งผลให้เกิดปัญหาในการนำไปใช้กับเครื่องยนต์ เช่น สตาร์ทเครื่องติดได้
ยาก เครื่องยนต์ไม่มีกำลังรวมถึงอุปกรณ์ชำรุดเสียหายได้อย่างรวดเร็ว เป็นต้น 

 
 

1.5 ปรากฎการณ์ภาวะโลกร ้อน (Global Warming) และทางเลือกในการใช้ประโยชน์จากแก๊ส
คาร์บอนไดออกไซด์ (CO2 Utilization) [17] 
 

 การเปลี่ยนแปลงสภาพภูมิอากาศของโลกที่มีความรุนแรงมากขึ้นอันมีสาเหตุมาจากปริมาณแก๊สเรือน
กระจกที่เพิ่มขึ้นส่งผลให้เกิดปัญหาด้านสิ่งแวดล้อมโดยเฉพาะภาวะโลกร้อน (Global Warming) โดยแก๊ส
คาร์บอนไดออกไซด์ เป็นหนึ ่งในแก๊สเรือนกระจกที ่ก่อให้เกิดภาวะโลกร้อน อันมีสาเหตุหลักมาจาก
อุตสาหกรรมผลิตไฟฟ้า การคมนาคมและการเผาไหม้เชื้อเพลิงเพ่ือเป็นพลังงานในภาคอุตสาหกรรม ดังนั้นการ
พัฒนาเทคโนโลยีกำจัดแก๊สคาร์บอนไดออกที่มีประสิทธิภาพเพื่อแก้ไขปัญหาสิ่งแวดล้อมจึงมีความจำเป็น 
โดยเฉพาะอย่างยิ่งการประยุกต์ใช้เทคโนโลยีทางเลือกในการใช้ประโยชน์จากแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์เพ่ือเพ่ิม
มูลค่า โดยแนวทางท่ีนิยมนำแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์มาใช้ประโยชน์มีดังนี ้
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 1.5.1 การผลิตสารเคมีจากแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ (Chemical from CO2) 
 การเร่งปฏิกิริยาเคมีโดยการเปลี่ยนแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์เป็นผลิตภัณฑ์เคมีอื่น ๆ เช่น เมทานอล    
ยูเรีย และพลาสติก โดยการประยุกต์ใช้งานด้านการทำปุ๋ยยูเรียสามารถใช้งานเชิงพาณิชย์แต่มีข้อเสียด้าน
ต้นทุนการผลิตซึ่งอาจมีต้นทุนสูงและไม่คุ้มค่าในการลงทุน  
 

 1.5.2 การผลิตเชื้อเพลิงจากแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ (Fuel from CO2) 
     การเร่งปฏิกิริยาด้วยไฮโดรเจน (Hydrogenation) เพ่ือเปลี่ยนแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ เป็นเชื้อเพลิง 
เช่น เมทานอล มีเทนและแก๊สเชื้อเพลิงโดยกระบวนการ Fischer-Tropsch โดยผลิตภัณฑ์ที่ได้เป็นเพิ่มมูลค่า
ของแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ ให้สามารถประยุกต์ใช้เป็นพลังงานได้ แต่อย่างไรก็ตามการนำไปใช้เป็นเชื้อเพลิง
ก่อให้เกิดแกส๊ที่มีคาร์บอนเป็นองค์ประกอบหลังจากกระบวนการเผาไหม้ซึ่งจำเป็นต้องผ่านการกำจัดต่อไป   
 

 1.5.3 ผลิตภัณฑ์จากการเพาะเลี้ยงสาหร่าย (Microalgae) 
 สาหร่ายขนาดเล็กสามารถตรึงคาร์บอนไดออกไซด์ในบรรยากาศแล้วนำมาใช้ในกระบวนการดำรงชีวิต 
โดยเปลี่ยนแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ให้อยู่ในรูปสารชีวโมเลกุล เช่น เชื้อเพลิงชีวภาพและคาร์โบไฮเดรต เป็นต้น  
ซึ่งถือเป็นอีกหนึ่งวิธีที่ได้รับความนิยมแต่ยังคงมีความซับซ้อนในกระบวนการผลิตและมีต้นทุนสูง 
 

 1.5.4 วัสดุก่อสร้าง (Concrete Building Materials) 
 การนำคาร์บอนไดออกไซด์ผสมเข้ากับสารละลายด่างเพื่อผลิตเป็นหินปูนสำหรับใช้งานเป็นสารตั้งตน้
ของวัสดุก่อสร้าง (Mineralization) เช่น CaCO3 NaHCO3  โดยวิธีนี้สามารถลดปริมาณคาร์บอนไดออกไซด์ 
โดยการนำคาร์บอนไดออกไซด์เข้าไปอยู ่ในโครงสร้างของวัสดุ ซึ ่งเป็นการป้องกันการปลดปล่อยออกสู่
บรรยากาศและถือเป็นการจัดการคาร์บอนไดออกไซด์ในระยะยาว  
 

 1.5.5 การปรับปรุงแร่ธาตุในดิน (Soil carbon sequestration techniques) 
      เป็นวิธีการที่เป็นประโยชน์ในด้านเกษตรกรรม โดยเป็นการเติมแร่ธาตุโดยเฉพาะคาร์บอนลงสู่ดิน
เพ่ือที่จะเป็นแหล่งคาร์บอนให้แก่พืชที่ดูดสารอาหารจากหน้าดิน 
 

1.5.6 การผลิตถ่าน (Biochar) 
       การประยุกต์ใช้พืชมาใช้เป็นตัวแปรหลักในการดักจับคาร์บอนไดออกไซด์ และนำพืชมาใช้ในการเพ่ิม
มูลค่าด้วยการนำมาผลิตถ่านชีวภาพด้วยการ Pyrolysis เป็นการเปลี่ยนแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ให้อยู่ในรูป
เชื้อเพลิงแข็ง 
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1.6 แนวคิดในการออกแบบ (Conceptual design)  
 
 กระบวนการผลิตแก๊สชีวภาพและการนำไปใช้ประยุกต์ถูกออกแบบภายใต้แนวคิด Circular city    
เน้นการใช้ประโยชน์จากขยะเหลือทิ ้งสู ่การผลิตพลังงานไฟฟ้าและพลังงานเชื้อเพลิงในรูปแบบต่าง ๆ                  
แสดงดังรูปที่ 1.7 โดยกระบวนการผลิตเริ่มต้นจากการนำขยะมูลฝอย (Food waste) และกากจากโรงงานแป้ง
มันสำปะหลัง (Cassava waste) เข้าสู่กระบวนการปรับสภาพ (Pretreatment) หรือการลดขนาดของของเสีย
ลง จากนั้นของเสียทั้งสองชนิดจะผ่านกระบวนการย่อยสลายสารอินทรีย์ในสภาวะไร้อากาศ (Anaerobic 
Digestion) เพื่อผลิตแก๊สชีวภาพ โดยแก๊สชีวภาพที่ได้จากกระบวนการย่อยสลายมีองค์ประกอบของแก๊ส
คาร์บอนไดออกไซด์และไฮโดรเจนซัลไฟด์มากจึงจำเป็นต้องผ่านกระบวนการปรับปรุงคุณภาพของแก๊สชีวภาพ
เพื่อลดเพิ่มสัดส่วนของแก๊สมีเทนในแก๊สชีวภาพก่อนนำไปใช้ประโยชน์ เช่น การผลิต เชื้อเพลิงยานยนต์ 
(Compressed Biomethane Gas, CBG) การผลิตแก๊สเชื้อเพลิง หรือการประยุกต์ใช ้ในด้านการผลิต
กระแสไฟฟ้าและไอน้ำผ่านระบบผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วม (Combined heat and power unit, CHP) 
ทั้งนี้ในการออกแบบกระบวนการผลิตมีการคำนึงถึงการบริหารจัดการทรัพยากรให้เกิดประโยชน์สูงสุดทั้งของ
เสียที ่เป็นวัตถุดิบและของเสียที ่ได้จากกระบวนการผลิต เข่น การนำขยะพลาสติกมาผ่านกระบวนการ         
ไพโรไลซิส (Pyrolysis) เพื่อแปรรูปเป็นแก๊สเชื้อเพลิงและเชื้อเพลิงเหลว การนำขยะมูลฝอยและกากจาก
โรงงานแป้งมันสำปะหลังซึ่งถือเป็นขยะเหลือทิ้งหลักของชุมชนมาใช้ประโยชน์ด้านการผลิตพลังงานตามความ
ต้องการชมชุน ในด้านการบริหารจัดการของเสียที่ได้จากกระบวนการผลิต โดยเล็งเห็นและให้ความสำคัญต่อ
การลดการปล่อยแก๊สเรือนกระจก เช่น คาร์บอนไดออกไซด์ โดยประยุกต์ใช้เทคโนโลยีทางเลือกเพื ่อนำ
คาร์บอนไดออกไซด์มาใช้ประโยชน์และเพิ่มมูลค่า (CO2 Utilization) ซึ่งกระบวนการดังกล่าวนอกจากจะเป็น
การลดการปล่อยแก๊สเรือนกระจกแล้ว (Zero emission) ยังเป็นการเพิ ่มผลประกอบการเนื ่องจากได้
ผลิตภัณฑ์เพ่ิมเติม รวมถึงผลิตภัณฑ์ดังกล่าวสามารถสร้างประโยชน์ในแก่ชุมชนและอุตสาหกรรมข้างเคียงด้วย 
 

 
 

รูปที ่1.7  Block Flow Plant Diagram of Biogas Production and Utilization 
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2. คำอธิบายกระบวนการ (Process Description) 
 

2.1 การประเมินกรณีพ้ืนฐาน (Base case Evaluation)  
 

ส่วนที1่ กระบวนการย่อยสลายสารอินทรีย์ในสภาวะไร้อากาศ ดังรูปที่ 2.1 
 

          การผลิตแก๊สชีวภาพในการออกแบบนี้เลือกใช้กระบวนการย่อยสลายสารอินทรีย์ในสภาวะไร้อากาศ 
(Anaerobic Digestion) ในการย่อยสลายขยะมูลฝอยจากชุมชน (Municipal Food Waste) และกากมันจาก
โรงงานแป้งมันสำปะหลัง (Cassava Waste) เนื่องจากเป็นกระบวนการที่สามารถลดปริมาณขยะที่เกิดขึ้นจาก
ที่ต่าง ๆ ไม่ว่าจะในชุมชนหรือการทำเกษตรกรรม ขยะทั้งสองประเภทจะถูกนำเข้าสู่กระบวนการย่อยสลาย
เป็นแก๊สชีวภาพโดยทำการแยกกระบวนการเป็นสองสาย เนื่องจากองค์ประกอบทางชีวภาพและเคมีของทั้ง
สองสารตั้งต้นไม่เหมือนกัน การแยกกระบวนการจะทำให้สามารถจัดการกระบวนการได้ง่ายและได้ผลิตภัณฑ์
แก๊สชีวภาพที่มีคุณภาพสูงกว่า กระบวนการย่อยสลายสารอินทรีย์ในสภาวะไร้อากาศ จะนำแบคทีเรียที่
สามารถเปลี่ยนสารชีวโมเลกุลอย่าง คาร์โบไฮเดรต โปรตีน และไขมัน เป็นแก๊สผลิตภัณฑ์อย่าง แก๊สมีเทน แก๊ส
ไฮโดรเจนซัลไฟล์ แก๊สแอมโมเนีย และแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ โดยนอกจากสารตั้งต้นที่เป็นสารประกอบทาง
ชีวภาพทั้งสองชนิดข้างต้น น้ำก็เป็นสารตั้งต้นที่จำเป็นต้องใช้ในกระบวนการเช่นกัน โดยอัตราส่วนการใช้น้ำใน
กระบวนการย่อยสลายขยะมูลฝอยจากชุมชน จะใช้ที่อัตราส่วน 4.5 เท่าของปริมาณขยะเพื่อเป็นการลด
ปริมาณของน้ำเสียหลังแปรรูป[20]  และ ในกระบวนการแปรรูปกากมันจากโรงงานแป้งมันสำปะหลังจะใช้ที่
อัตราส่วน 0.25 เท่าของปริมาณขยะ[20] กระบวนการแปรรูปนี้เลือกถังย่อยสลายแบบถังปฏิกรณ์แบบกวน
สมบูรณ์ (CSTR) เพราะเป็นเครื่องปฏิกรณ์ที่ของเหลวและของแข็งภายในถังเกิดการกวนผสมอย่างดีโดยมีการ 
วนกลับของเชื้อจุลินทรีย์เพื่อแก้ข้อเสียของกระบวนการแปรรูปที่จะเกิดการสูญเสียเชื้อจุลินทรีย์บางส่วน 
ภายในกระบวนการจะเริ่มจากการย่อยหรือลดขนาดสารชีวโมเลกุลเล็กลงด้วยกระบวนการ Hydrolysis 
จากนั้น แบคทีเรียจะทำการย่อยสลายสารชีวโมเลกุลที่เล็กลง เรียกว่า Acidogenesis สุดท้ายจะเปลี่ยนสาร  
ชีวโมเลกุลเป็นแก๊สมีเทน เรียกว่า Methanogenesis โดยเวลาที ่ใช้ต่อรอบอยู ่ที ่ 12 ชั ่วโมง ที ่ ความดัน           
1 บรรยากาศ และ อุณหภูมิ 55oC ที่ AR-104 สำหรับขยะมูลฝอยจากชุมชน และ อุณหภูมิ 37oC ที่ AR-111 
สำหรับกากมันจากโรงงานแป้งมันสำปะหลัง แก๊สชีวภาพที่ได้จะแยกตัวออกจากน้ำที่ใช้ในการย่อยสลาย ทำ
การลดความชื้นด้วยการควบแน่นที่อุณหภูมิ 5oC ที่ความดันบรรยากาศที่ V-114 และถูกส่งไปยังกระบวนการ
ต่อไป ส่วนน้ำหลังจากกระบวนการแปรรูปนี ้จะถูกนำไปบำบัดด้วย Rotary Screen[19] SC-501  เพื ่อนำ
กลับมาใช้ใหม่ที่กระบวนการย่อยสลายโดยก็จะแยกการบำบัดของแต่ละกระบวนการออกจากกันเช่นกัน โดย
ปริมาณน้ำที่วนกลับมาใช้ใหม่นี้จะมีปริมาณสูงกว่าที่ต้องการใช้ จึงนำน้ำส่วนที่เหลือรวมทั้งเศษผลิตภัณฑ์ที่
กรองที่ Rotary filter ไปผลิตเป็นปุ๋ยชีวภาพ (Bio-Fertilizer) เพ่ือเพ่ิมมูลค่า  
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รูปที่ 2.1 กระบวนการย่อยสลายสารอินทรีย์ในสภาวะไร้อากาศ
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ส่วนที2่ การปรับสภาพแก๊สชีวภาพและบำบัดแก๊สที่มีฤทธิ์เป็นกรด ดังรูปที่ 2.2 
 

          หลังจากท่ีได้แก๊สชีวภาพมาแล้ว ก่อนที่จะนำไปทำการใช้งานต่าง ๆ จะต้องทำการปรับปรุงคุณภาพให้
มีองค์ประกอบของแก๊สเหมาะสมกับแก๊สผลิตภัณฑ์แต่ละประเภท Appendix C.1 กระบวนการที่เลือกใช้ คือ 
Amine Scrubbing โดยใช ้สารละลาย Methyl diethanolamine (MDEA)  เน ื ่องจากสารละลายน ี ้มี
ความจำเพาะในการดักจับแก๊สที่มีฤทธิ์เป็นกรด (Acid Gas) อย่าง CO2 และ H2S ซึ่งตรงตามจุดประสงค์ของ
การปรับปรุงแก๊สชีวภาพที่ต้องการลดแก๊สที่มีฤทธิ์เป็นกรดลงให้มีคุณภาพที่ดีขึ้น[21]  กระบวนการจะเริ่มจาก
การนำแก๊สชีวภาพหลังการผ่านย่อยสลายมาป้อนเข้าหอดูดซับ T-204 (Absorber) แบบ Packed Column 
สวนทางกับสารละลาย MDEA เพื ่อดูดซับแก๊สที ่มีฤทธิ ์เป็นกรด (Acid Gas) ออกจากแก๊สชีวภาพโดยใช้
อัตราส่วนการไหลโดยมวล 12 เท่าของปริมาณการไหลโดยมวลของแก๊สชีวภาพ [21] และ ใช้ความเข้มข้นของ 
MDEA ที่ร้อยละ 25 โดยมวล[21] กระบวนการต้องปรับความดันเป็น 3 atm ด้วยเครื่องสูบของเหลว P-202 
และปรับอุณหภูมิเป็น 43oC ด้วยเครื่องทำความร้อน E-203  ส่วนแก๊สชีวภาพจะถูกปรับให้มีความดันขาเข้า
เท่ากับ 2 atm ด้วยเครื่องอัดแก๊ส C-201 โดยหอดูดซับ T-204 ทำงานภายใต้ความดัน 1.97 atm[18] ซึ่งการ
ทำกระบวนการที่ความดันสูงขึ้นจะช่วยให้สามารถเพ่ิมการดูดซับ Acid Gas ของสารละลายเอมีน[22] จึงทำการ
ปฏิบัติงานที่หอดูดซับที่ 1.97 atm (มากกว่าความดันบรรยากาศที่มีค่า 1 atm) หลังจากการปรับสภาพจะ
สามารถปรับปรุงองค์ประกอบของแก๊สชีวภาพให้เหมาะสมสามารถนำไปผลิตแก๊สเชื้อเพลิง (Fuel Gas) และ 
เชื้อเพลิงยานยนต์ (Compressed Biomethane Gas) ได้ โดยได้นำแก๊สเชื้อเพลิงข้างต้นที่ได้ไปผ่านเครื่อง
ควบแน่นเพ่ือลดความชื้นในแก๊สชีวภาพลง หลังจากที่ได้คุณภาพแก๊สที่ต้องการแล้วจะทำการฟื้นฟูสภาพ
สารละลาย MDEA ที่ทำการดูดซับแก๊สที่มีฤทธิ์เป็นกรดเรียบร้อยแล้วด้วยการแยกแก๊สที่มีฤทธิ์เป็นกรดด้วย
ความร้อนที่หอฟื้นฟูสภาพแก๊ส T-208 (Stripper) แบบ Packed bed เช่นเดียวกับหอดูดซับโดยทำการเพ่ิม
ความดันของสารละลาย MDEA ที่ดูดซับ Acid Gas เรียบร้อยแล้วจาก 2 atm เป็น 3 atm ด้วยเครื่องสูบ
ของเหลว P-206 จากนั้น ปรับอุณหภูมิเป็น 90oC ด้วยเครื่องทำความร้อน E-207 โดยจะสามารถแยกแก๊สที่มี
ฤทธิ์เป็นกรดข้างต้นออกจาก MDEA ที่มีองค์ประกอบเป็น CO2 และ H2S และ ได้สารละลาย MDEA ที่พร้อม
นำกลับมาใช้ดูดซับ 
   

เมื่อพิจารณาที่สาย Acid Gas ที่ออกจาก Stripper T-208 แล้วจะเห็นว่ามีปริมาณแก๊ส H2S ที่เป็น
อันตรายถึงชีวิต[23] อีกทั้งมีแก๊ส CO2 ที่มีข้อกำหนดในการปล่อยสู่บรรยากาศอยู่ การจัดการกับแก๊สส่วนนี้ที่
เหมาะสมจะสามารถทำการลดมลพิษไปพร้อม ๆ กับเพ่ิมมูลค่าด้วยวิธีการดักจับ Acid Gas ด้วยน้ำหรือการดัก
จับด้วยน้ำ (Water Scrubbing) เนื่องจากสมบัติการละลายน้ำที่แตกต่างกันของแก๊ส CO2 และ H2S[24] ทำให้
สามารถผลิตแก๊ส CO2 ความเข้มข้นสูงและสามารถจัดการกับความอันตรายของแก๊ส H2S จาก Process Flow 
Diagram กระบวนการ Water Scrubbing น ้ ำจะถ ูกนำมาจ ับ Acid Gas จากกระบวนการ Amine 
Absorption ที่หอดูดซับ T-212 โดยใช้น้ำอุณหภูมิ 25 oC และทำการเพ่ิมความดันเป็น 3 atm ด้วยเครื่องสูบ
ของเหลว P-211 โดยมีปริมาณเป็นอัตราส่วน 3 เท่าของปริมาณการไหลโดยมวลของ Acid Gas ที่มาจากหอ 
Stripper T-208 จะถูกนำมาปรับอุณหภูมิให้สูงขึ้นที่ 90 oC [25] ด้วยเครื่อง Heater E-210 จากงานวิจัยที่ผ่าน
มา[24] พบว่า H2S ละลายน้ำได้ดีกว่า CO2 จากสมบัติความแตกต่างของการละลายน้ำของแก๊ส H2S และ CO2 

นี้ทำให้กระบวนการ Water Scrubbing สามารถแยกแก๊สสองชนิดนี้ออกจากกันได้ จึงทำการใช้น้ำเพียงอย่าง
เดียวในกระบวนการนี้เพื่อที่จะได้แก๊สที่ออกจากระบบมี H2S ลดลงและได้ CO2 ที่มีความบริสุทธิ์สูงขึ้นที่
สามารถนำไปจัดจำหน่ายและเพิ่มมูลค่าได้เช่นเดียวกับกระบวนการ Amine Scrubbing โดยกระบวนการ 
Water Scrubbing ก็สามารถ Regeneration น้ำกลับมาใช้ได้เช่นกัน ซึ่งทั้งหอดูดซับ T-212 ที่ปฏิบัติการที่
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ความดัน 3 atm และ T-217 ที่ความดัน 5 atm  จะได้แก๊ส CO2 ออกจากด้านบนหอปฏิบัติการ (Overhead) 
แก๊สในส่วนของ T-212 ทำการลดความชื้นด้วยการควบแน่นก็จะสามารถได้ CO2 ที่มีคุณสมบัติตามต้องการ 
ส่วนที่ออกจากหอ T-217 ต้องผ่านกระบวนการอีกเล็กน้อยในการปรับปรุงคุณภาพก่อนจึงถูกส่งไปที่ภาคส่วน
การผลิตไฟฟ้า ส่วนของเหลวที่ออกจาก T-217 นั้นมีองค์ประกอบเป็นน้ำที่ยังคงมีศักยภาพมากพอในการดัก
จับ Acid Gas จึงทำการวนกลับมาใช้ในการดักจับ Acid Gas ต่อไปและในส่วนน้ำที่มีปริมาณ H2S ละลายอยู่
มากเกินกว่าจะนำไปดักจับ Acid Gas จะถูกนำไปบำบัดที่ SC-501 เพ่ือนำไปผลิต Bio Fertilizer  ซึ่งในส่วนนี้
เลือกใช้ความดันอยู ่ที ่ 2 – 3 bar[25] เนื ่องจากความดันที ่สูงขึ ้นนั ้นจะเพิ ่มประสิทธิภาพในการดำเนิน
กระบวนการต่าง ๆ ในระบบการปรับสภาพแก๊สชีวภาพและบำบัดแก๊สที่มีฤทธิ์เป็นกรดนี้ อีกทั้งยังสามารถนำ
ความดันที่สูงกว่าความดันบรรยากาศนี้ต่อยอดไปในส่วนการผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วม (CHP - Combined 
Heat and Power) ได ้
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รูปที่ 2.2 การปรับสภาพแก๊สชีวภาพและบำบัดแก๊สที่มีฤทธิ์เป็นกรด
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ส่วนที3่ ระบบการผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วม (CHP - Combined Heat and Power) ดังรูปที่ 2.3 
 

          หลังจากการดำเนินกระบวนการปรับปรุงคุณภาพของแก๊สชีวภาพแล้วจะได้ผลิตภัณฑ์แก๊สสองรูปแบบ 
คือ Fuel Gas และ Compressed Biomethane Gas ในส่วนของ Compressed Biomethane Gas จะนำ
แก๊สชีวภาพที่ปรับปรุงตาม Appendix C.1 การอัดความดันไปสู่ความดัน 250 barg เพื่อนำไปจัดจำหน่าย 
ส่วน Fuel Gas จะแบ่งเป็นสองส่วน คือ นำไปเพ่ิมความดันไปที่ 250 mbarg เพ่ือจัดจำหน่ายและอีกส่วนหนึ่ง
จะนำไปใช้ในการผลิตกระแสไฟฟ้าในกระบวนการผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วม (CHP - Combined Heat 
and Power) โดยกระบวนการนี้ประกอบด้วยการเพิ่มความดันให้กับแก๊สเชื้อเพลิงก่อนที่จะทำการเผาไหม้
เพื่อให้ได้ความร้อนและนำไปผลิตกระแสไฟฟ้าที่ C-304 และ C-305 หลังจากเผาไหม้แก๊สเชื้อเพลิงจะได้
ผลิตภัณฑ์หลักเป็นแก๊ส CO2 และ H2O ซึ่งสามารถนำแก๊ส CO2 ไปเป็นผลิตภัณฑ์ได้เพิ่มเติมอีกทั้งยังสามารถ
นำ Acid Gas ที่ออกจากหอ T-217 มาทำการปรับปรุงในส่วนนี้ได้ เพราะฉะนั้นการเผาไหม้จึงเลือกเป็นวิธีการ
เผาไหม้แบบสมบูรณ์โดยใช้ออกซิเจนความเข้มข้นสูง [33][64] (Oxy-fuel Combustion) ทำให้ผลิตภัณฑ์ที่
ออกมาในส่วนสุดท้ายจะเป็นแก๊ส CO2 ความเข้มข้นสูงต่างจากการใช้การเผาโดยใช้อากาศ (Air) ปกติที่มีแก๊ส 
(N2) ผสมอยู่ ในส่วนการอัดความดันด้วย C-302 เพื่อที่จะมีความดันเข้าสู่เตาเผา R-303 ที่ 6 บรรยากาศ เพ่ือ
คงประสิทธิภาพของการเผาไหม้ให้ได้ CO2 ที่มีความเข้มข้นสูง และจำกัดการเกิดสารปนเปื้อนอื่น ๆ เช่น 
แอมโมเนีย (NH3) ที่อุณหภูมิต่ำ จากนั้นจะนำแก๊สเชื้อเพลิงที่เผาไหม้เรียบร้อยแล้วไปทำการผลิตกระแสไฟฟ้า
โดยผ่าน C-304 และ C-305 นำไปแลกเปลี่ยนความร้อนที่ E-306 เพื่อผลิตไอน้ำ (Steam) จากน้ำที ่ผ่าน      
P-309 และ P-310 จนมีความดัน 6 บรรยากาศ เพือ่ลดอุณหภูมิของแก๊ส CO2 ก่อนที่จะลดปริมาณน้ำของแก๊ส 
CO2 ด้วยการควบแน่นที่ V-307 และได้เป็นแก๊ส CO2 ความเข้มข้นสูงพร้อมจัดจำหน่าย 
 
ส่วนที่4 กระบวนการเพิ่มมูลค่าการเผาไหม้พลาสติกด้วยวิธี Pyrolysis (Value add Plastic By Pyrolysis)  
ดังรูปที่ 2.3 
 

          นอกจากขยะมูลฝอยแล้วยังคงมีขยะจากชุมชนประเภทอื่นอย่างพลาสติกการเพิ่มมูลค่าด้วยการนำไป
ทำการ Pyrolysis เพื่อเพิ่มมูลค่า[26] เป็นการที่นำทรัพยาการมาใช้ให้เกิดประโยชน์โดยการนำขยะพลาสติกไป
ให้ความร้อนโดยตรงผ่านสังกะสีหลอม (Molten Zinc) ที่อุณหภูมิ 450 oC  เป็นเวลา 10 นาที  โดยก่อนจะให้
ความร้อนจะทำการลดขนาดพร้อมกับการส่งขยะพลาสติกเข้าสู่เตา Pyrolysis ด้วยการปั่นด้วยสว่าน (Auger) 
ให้มีขนาดเล็กลง และทำการเป่าไอผสมของแข็งไปที่ Cyclone เพื่อแยกของแข็ง จากนั้น จะทำการ Quench 
แยก Waxes และแยกพลาสติกบางส่วนที่ยังไม่หลอมละลายกลับไปทำการหลอมใหม่อีกครั้งที่เตา Pyrolysis 
ส่วนไอที่แก๊สเกิดขึ้นมาจะถูกความแน่นเป็น Pyrolysis Oil ส่วนไอที่ควบแน่นไม่ได้ซึ่งมีองค์ประกอบเป็นมีเทน 
โพรเพน และแก๊สไฮโดรคาร์บอนชนิดอื่น ๆ จะถูกพัดลมดูดไปทำการเผาไหม้ให้ความร้อนแก่เตา Pyrolysis 
เป็นการสร้างกระบวนการที่ยั่งยืนคือสามารถพ่ึงพาตนเองได้  
 

ในส่วนการเพิ่มมูลค่าของแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์จะทำการเพิ่มความดันด้วย Compressor เพื่อขน
ถ่ายสู่ถังจัดเก็บ (Storage) โดยมีความดันสูงสุดที่สามารถบรรจุได้ไม่มากกว่าเกินกว่า 25 bar[27] เพื่อจัดเก็บ
ก่อนจะถูกนำไปจัดจำหน่าย 
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รูปที่ 2.3 ระบบการผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วม (CHP - Combined Heat and Power) 
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รูปที่ 2.4 Process Flow Diagram (PFD) of The Biogas Production and Utilization
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2.2 การปรับเปลี่ยนโครงสร้างและพารามิเตอร์ในการผลิต (Topological and Parametric Changes 
to Base-Case Operation)  
 
 กรณีศึกษา Scenario 1 :  กรณีศึกษาการเพ่ิมกระบวนการแยกอากาศ (Air Separation Unit)  
  ต่อจากกรณีพ้ืนฐาน 
 กรณีศึกษา Scenario 2 : กรณีเพ่ิม Air Separation Unit ต่อจากกรณีพ้ืนฐานและเพ่ิมมูลค่าของแก๊ส 
   คาร์บอนไดออกไซด์ด้วยการนำไปเป็นองค์ประกอบของวัสดุก่อสร้างเพ่ือการ 
   นำไปสู่ลดเป็นมลพิษแบบถาวร 
 กรณีศึกษา Scenario 3 : กรณีเพ่ิมการพัฒนาการจัดการพลังงานด้วยวิธีการ Heat Integration 
 
2.2.1 กรณีศึกษา 1 การแทนที่การซื้อสารตั้งต้นออกซิเจนด้วยกระบวนการแยกอากาศ (Scenario 1 :  
Air Separating Unit) 
 จากแนวคิดการหมุนเวียนพลังงานและมวลสารแบบ Circular City พิจารณาจากโครงสร้างเดิมของ
กระบวนการ พบว่า สามารถปรับเปลี่ยนเพื่อให้กระบวนการสามารถพึ่งพาตนเองอย่างยั่งยืนได้ โดยการนำ
อากาศมาจากบรรยากาศเพ่ือทำการแยกองค์ประกอบที่มีสัดส่วนมากและเป็นที่ต้องการในกระบวนการนี้อย่าง
แก๊สไนโตรเจนและแก๊สออกซิเจน เพื่อนำออกซิเจนไปใช้ในการเผาไหม้แบบสมบูรณ์โดยใช้ออกซิเจนความ
เข้มข้นสูง และนำแก๊สไนโตรเจนไปใช้ในกระบวนการ Pyrolysis ในการหลอมละลายขยะพลาสติก เป็นการลด
ค่าใช้จ่ายในการนำเข้าสารตั้งต้นที่มีต้นทุนได้โดยการใช้หน่วยแยกอากาศ (Air Separating Unit) ทำการแยก
แก๊สสองชนิดนี้ [28] กระบวนการเริ่มจากการอัดอากาศด้วย ด้วย Compressor ให้มีความดัน 6.3 bar และทำ
การลดอุณหภูมิลงจนเหลือ -170 oC ด้วย Heat Exchanger จากนั้นนำอากาศที่มีอุณหภูมิ -170 oC ความดัน 
6.3 bar นี ้เข้าสู ่ High Separation Column ต่อด้วย Low Separation Column ปฏิบัติการที ่ความดัน      
1.1 bar สุดท้ายจะได้แก๊สออกซิเจน (95 % ) และแก๊สไนโตรเจนไปใช้ในกระบวนการ 
 

2.2.2 กรณีศึกษา 2 การเพิ่มมูลค่าของแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ด้วยการนำไปเป็นองค์ประกอบของวัสดุ
ก ่อสร้างเพื ่อการนำไปสู ่ลดเป็นมลพิษแบบถาวร (Scenario 2 : Carbon Dioxide Value Add to 
Building Materials for Permanent Storage) 
 

 นอกจากการนำแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) ความเข้มข้นสูงทำการจัดจำหน่ายโดยตรงผ่านการอัดลง
ถังจัดเก็บเพื่อขายในอุตสาหกรรมแล้ว[29][30] แก๊ส CO2 ยังสามารถเพิ่มมูลค่าได้โดยการนำไปผ่านกระบวนการ
เพื่อแปรรูปตามจุดประสงค์ จากบทความของทาง Carbon Brief [29] ที่ได้กล่าวถึงแนวโน้มของการนำแก๊ส 
CO2 ไปเพิ่มมูลค่าด้วยวิธีการที่หลากหลายพร้อมประเมินมูลค่าแต่ละวิธีเปรียบเทียบกัน [29] จากข้อมูลข้างต้น
และจากบทความ[30] จะพบว่าแต่ละวิธีการมีศักยภาพในการใช้แก๊ส CO2 มูลค่าการลงทุน และความยั่งยืนใน
การลดปริมาณแก๊ส CO2 ในกระบวนการแตกต่างกันซึ่งเมื่อพิจารณาจากทางเลือกการที่สามารถจัดการแก๊ส 
CO2 ในกระบวนการได้อย่างเป็นระบบและมีความยั่งยืนเป็นวิธีการนำไปสู่แนวคิด Circular City จึงเลือกใช้
การผลิตวัสดุก่อสร้าง (Building Materials) อันเป็นเส้นทางในการแปรรูป แก๊ส CO2 ไปใช้ประโยชน์โดยมี
แนวโน้มที่จะสามารถจัดการกับแก๊ส CO2 ที่มีมากข้ึนทุกวันได้อย่างเหมาะสมพร้อมกับมีมูลค่าเพ่ิมและสามารถ
นำรายได้กลับมาสู่กระบวนการ[31] ประกอบกับในยุคโลกาภิวัฒน์ที่มีการเพ่ิมของจำนวนประชากรที่มากขึ้นการ
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ขยับขยายถิ่นที่อยู่ของมนุษย์นั้นก็ขยับขยายตามไปด้วยทำให้วัสดุเหล่านี้จำเป็นอย่างมากในการสร้างสิ่งปลูก
สร้างและที่อยู่อาศัยต่าง ๆ จึงใช้วิธีการนำแก๊ส CO2 มาผลิตเป็นสร้างตั้งต้นของ Cement[32][33] เป็นการลดการ
ปล่อยแก๊ส CO2 แบบถาวรเมื่อเทียบกับการนำแก๊ส CO2 ไปใช้ผลิตเป็นสารเคมีอื่น ๆ โดยการนำแก๊ส CO2 มา
ทำปฏิกิร ิยา Carbonation โดยทำละลายกับน้ำให้อยู ่ในรูป CO3

-2 นำสารละลายด่างจำพวก Ca(OH)2 
Ba(OH)2 และ NaOH มาทำปฏิกิริยาเพื่อได้หินปูนที่เป็นสารตั้งต้นที่ใช้ในการผลิต Cement อย่าง CaCO3 
BaCO3 และ NaHCO3[29][32] ซึ่งกรณีศึกษาที่ 2 นี้มีอัตราส่วนการขายแก๊ส CO2 ไปในการเป็นสารตั้งต้นวัสดุ
ก่อสร้างเป็นร้อยละ 15 ของปริมาณแก๊ส CO2 ที่กระบวนการสามารถผลิตออกมาได้ เนื่องมาจากต้องการที่จะ
ออกแบบให้กระบวนการผลิตนั้นสามารถคืนทุนภายในกำหนดที่ภายใน 20 ปี 

2.2.3 กรณีศึกษา 3 การพัฒนาการจัดการพลังงานในกรณีศึกษา 2 ด้วยวิธีการ Heat Integration 
(Scenario 3 : Scenario 2 Developed by Heat Integration Method) 

 นอกจากการดำเนินกระบวนการผลิตผลิตภัณฑ์ได้มีคุณภาพตามที่ต้องการแล้วการดำเนินการอย่างมี
ประสิทธิภาพและคุ้มค่าแก่การลงทุนเป็นสิ่งที่ขาดไปไม่ได้ในกระบวนการทางวิศวกรรม นั่นคือ การจัดสรร
ทรัพยากรในการใช้ในกระบวนการผลิตอย่างเหมาะสมและคุ้มค่ามากที่สุดไม่ว่าจะเป็นสารตั้ งต้นซึ่งได้ทำการ
ดำเนินการในกรณีพื้นฐาน กรณีศึกษาที่ 1 และ กรณีศึกษาที่ 2 การใช้พลังงานได้เหมาะสมและคุ้มค่าก็เป็นสิ่ง
ที่ต้องทำเช่นกันในการไปสู่แนวคิด Circular City ที่มีกระบวนการที่มั่นคงสามารถพ่ึงพาตนเองได้และสามารถ
ตอบสนองความต้องการของตลาดได้ ในกรณีศึกษาที่ 3 นี้เริ่มจากการหมุนเวียนพลังงานใช้ในระบบให้มีความ
คุ้มค่ามากท่ีสุดก่อนที่จะมีการนำเข้าพลังงานหรือกำจัดพลังงานส่วนเกินออกจากระบบ กล่าวคือในการดำเนิน
กระบวนการผลิตในแต่ละภาคส่วนไม่ว่าจะเป็นการย่อยสลายขยะเพื่อผลิตแก๊สชีวภาพ การปรับปรุงคุณภาพ
ของแก๊สชีวภาพและระบบการผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วมล้วนมีการใช้พลังงานในการดำเนินงานทั้งหมดทั้ง
ในรูปพลังงานความร้อนและพลังงานไฟฟ้า ตัวบ่งชี้ที่ชัดเจนคือตัวแปร (Parameter) ที่มีการปรับเพิ่มและลด
เพื่อให้มีสภาวะในระบบตามที่ต้องการ เช่น อุณหภูมิและความดัน ซึ่งอุปกรณ์หลักที่ใช้ในกระบวนการนี้คือ
เครื่องแลกเปลี่ยนความร้อน (Heat Exchanger) โดยมีหลักการนำพลังงานในส่วนที่เกินไปให้ในส่วนที่ขาด
โดยเฉพาะเรื่องการเพิ่ม – ลดของอุณหภูมิในแต่ละภาคส่วน และสิ่งที่ต้องคำนึงถึงเป็นลำดับแรก คือศักยภาพ
ของสายที่ให้ความร้อนได้ต้องมีอุณหภูมิสูงกว่าสายที่รับความร้อนไป ซึ่งมี Pinch Technology Analysis เป็น
ต ้นแบบในการทำโดยทำผ่านโปรแกรม Aspen Energy Analyzer V.11 จาก AspenTech โดยระบบ
ประกอบด้วยการใช้ Heat Exchanger แลกเปลี่ยนความร้อนระหว่างสายที่มีอุณหภูมิร้อนและเย็น รวมทั้งการ
นำความร้อนจาก Hot Utility เข้ามาสู่ระบบในกรณีที่สายอุณหภูมิสูงไม่มีศักยภาพมากพอและนำความร้อน
ส่วนเกินที่ไม่สามารถแลกเปลี่ยนความร้อนออกจากระบบสู่ Cold Utility โดยการออกแบบนี้คำนึงถึงมูลค่าใน
การลงทุนต่ำที่สุดเพื่อที่จะลดค่าใช้จ่ายเป็นการสร้างกระบวนการที่ยั่งยืน 
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3. Preliminary Plot Plan 
 

 ในการออกแบบแผนผังโรงงาน (Plot plan) เพื ่อแสดงตำแหน่งการวางอุปกรณ์สำคัญและโครงสร้าง
พื ้นฐานของกระบวนการผลิตในโรงงาน ซึ ่งครอบคลุมไปถึงพื ้นที่อื ่น ๆ เช่น พื ้นที ่จัดเก็บวัตถุดิบ (Raw 
material) พ้ืนที่คลังสินค้าและพ้ืนที่สาธารณูปโภค เป็นต้น โดยในการออกแบบแผนผังโรงงานมีกฎเกณฑ์หรือ
แนวทางปฏิบัติ ดังนี้ 
 

 1. พ้ืนที่ของโรงงานทัง้หมดต้องไม่เกิน 50 ไร่ (ตามโจทย์กำหนด) 
 2. ตำแหน่งวางอุปกรณ์มีการกำหนดระยะห่างขั้นต่ำตามกฏเกณฑ์สำหรับอุตสาหกรรมเคมี เพื่อเกิดความ
สะดวกในการเคลื่อนย้าย การจัดการและการซ่อมบำรุง เป็นหลัก โดยระยะห่างขั้นต่ำระหว่างอุปกรณ์แสดงใน
ตารางที่ 3.1 
 

ตารางท่ี 3.1 ระยะห่างข้ันต่ำ (เมตร) ระหว่างอุปกรณ์สำหรับอุตสาหกรรมเคมี [35] 

 

Equipment Pumps Compressors Reactor Towers and Vessels Exchangers 
Pumps M 7.62 M M M 

Compressors  M 9.14 M M 
Reactor  M 4.57 M 

Towers and Vessels  M M 
Exchangers  M 

 M = minimum for maintenance access 
 
 3. การจัดเรียงอุปกรณ์ในแต่ละหน่วยปฏิบัติการ/พื้นที่ มีการจัดเรียงตามแนวของ Pipe rack ซึ่งรวมท่อ
สำหรับขนส่งสาธารณูปโภค ท่อวัตถุดิบและผลิตภัณฑ์ระหว่างอุปกรณ์ เพ่ือให้อุปกรณ์สามารถเข้าถึงและขนส่ง
สารระหว่างอุปกรณ์ได้ง่าย  
 4. การวาง Pipe rack ยึดตามการเดินท่อในระยะทางที่สั้นที่สุดและครอบคลุมในทุกหน่วยปฏิบัติการ/พ้ืนที่
ในกระบวนการผลิตเพ่ือให้เป็นระเบียบและง่ายต่อการจัดการ โดยขนาดของ Pipe rack มีขนาดมาตรฐาน เช่น 
6 8 และ 10 เมตร เป็นต้น 
 5. การออกแบบถนน กำหนดความกว้างเท่ากับ 6 เมตร ให้รถบรรทุกที่ใช้ในการขนส่งอุปกรณ์สามารถ 
เข้า-ออกได ้และเดินถนนรอบด้านของพ้ืนที่ต่างๆในกระบวนการผลิต 
 6. ขนาดของพื้นที่ที่ใช้วางอุปกรณ์ ในกรณีของ Tower Reactor Rotary Screen Vessel ยึดตามขนาด
ของอุปกรณ์ดังแสดงในหัวข้อ Equipment specification ในส่วนอุปกรณ์ Pump Compressor และ Gas 
Turbine ใช้ขนาดตามข้อมูลของอุปกรณ์จริงที่มีกำลังไฟฟ้าใกล้เคียงกันและมีการเผื่อพื้นที่เพิ่มตามเดิมเพ่ือ
รองรับขนาดของอุปกรณ์ของแต่ละผู้ผลิตที่แตกต่างกัน โดยเฉลี่ยแล้วจะใช้พ้ืนที่ประมาณ 3×2 เมตร และกรณี
ของ Heat exchanger มีการประมาณพ้ืนที่จากการคำนวณ Footprint ของอุปกรณ ์
 7. พื้นที่จัดเก็บวัตถุดิบ พื้นที่คลังสินค้าและพื้นที่สาธารณูปโภค มีการประมาณพื้นที่ตามพื้นที่รวมของ
ภาชนะบรรจุโดยคำนวณจากอัตราการไหลของสาร 
* ตัวอย่างการคำนวณพ้ืนที่ของอุปกรณ์และพ้ืนที่จัดเก็บแสดงในหัวข้อ Appendix B 
 



32 
 

 
 
 
 

 
 

 
 
 

 

 
 

 
 

รูปที ่3.1 Preliminary Plot Plan of The Biogas Production and Utilization
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4. การดุลมวลสารและพลังงาน (Material and Energy Balances)  
 สำหรับกรณีพื้นฐาน (Base case) 
 

 การประเมินการทำงาน การควบคุมและการออกแบบเครื่องมือหรือหน่วยปฏิบัติการจำเป็นต้องตรวจสอบ
สมดุลมวลและพลังงานในระบบ โดยตามกฏอนุรักษ์มวลแล้วมวลต้องไม่เกิดการสูญเสีย และตามกฏอนุรักษ์
พลังงานแล้วพลังงานสามารถเปลี่ยนรูปไปอยู่ในรูปแบบอื่น เช่น งานที่ต้องการหรืองานที่ ได้ในระบบ เป็นต้น 
ดังนั้นการทำสมดุลมวลสารและพลังงานเพื่อตรวจสอบและแสดงให้เห็นว่าปริมาณขาเข้าและออกรวมถึง
พลังงานที่ใช้หรือได้รับจากหน่วยปฏิบัติการมีความสมดุลกัน มีความถูกต้องและเป็นไปได้จริง 
 โดยในทุกกระบวนการมีการตรวจสอบดุลมวลสารและพลังงานเพื ่อยืนยันความถูกต้องของการ
เปลี่ยนแปลงปริมาณมวลสารและพลังงานในแต่ละหน่วยปฏิบัติการ ทั้งนี้ตัวอย่างการดุลมวลสารและพลังงาน
แสดงใน  Appendix. A. โดยมีรายการดังนี้ 
 

 1. Food waste Anaerobic Reactor AR-104 
 2. Food waste water separator V-107 
 3. Rich water Heater E-216 
 4. Lean MDEA Cooler E-209 
 5. Internal Heat Exchanger E-306 
 6. MDEA Pump P-202 
 7. CO2 compressor C-308 
 8. Gas Turbine 1   C-304 
 9. MDEA Absorber tower T-204 
 10. Food waste rotary screen SC-501 
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5. การเลือกใช้วัสดุ (Material Selection) 
 

 การเลือกวัสดุของท่อที่ใช้ในกระบวนการผลิตมีการคำนึงถึงหลายปัจจัย โดยมีปัจจัยหลักดังนี้ 
 1. อุณหภูมิและความดันใช้งาน 
 2. ชนิดของของไหล เช่น สารที่สามารถเกิดปฏิกิริยากับท่อหรือมีฤทธิ์ในการกัดกร่อน 
 3. สภาพแวดล้อม เช่น สภาพเปียกชื้นที่ทำให้เกิดการผุกร่อนของท่อโลหะ 
 4. ราคาของวัสดุ 
 5. ความสะดวกในการจัดชื้อ 
 

 โดยชนิดของท่อสามารถแบ่งกลุ่มตามชนิดของวัสดุ เช่น ท่อโลหะ ท่อพลาสติก ท่อคอนกรีต เป็นต้น ซึ่งวัสดุ
แต่ละชนิดมีคุณสมบัติ ข้อดีและข้อเสียแตกต่างกัน ซึ่งคุณสมบัติเบื้องต้นของวัสดุทำท่อดังแสดงในตารางที่ 5.1 
 

ตารางท่ี 5.1 แสดงคุณสมบัติของวัสดุทำท่อ [37]  
 

วัสด ุ

ความ
หนาแน่น 
ρ 

(kg/m3) 

ความเค้น
คราก 

Sf 
(MPa) 

ความเค้น
สูงสุด 
SU 

(MPa) 

โมดูลัสความ
ยืดหยุ่น 

E 
(GPa) 

สัมประสิทธิ์
การ

ขยายตัว 
α 

(10-6 K-1) 

สัมประสิทธิ์
การนำ

ความร้อน 
k 

(W/m·K) 

ความจุ
ความร้อนน

จำเพาะ 
Cp 

(J/kg·K) 

จุด
หลอมเหลว 

(°C) 

โลหะ 
อลูมินัม 2800 72 72 72 22.5 192 910 660 
ทองแดง 8940 69 220 110 16.5 398 385 1082 

ทองเหลือง 8530 75 303 110 20 110 377 905 
สแตนเลส 

316 
8000 193 552 207 16 16 490 1510 

เหล็กเหนียว
คาร์บอน 
ปานกลาง 

7850 350 520 207 11.3 52 490 1425 

พลาสติก 
ABS 1080 40 55 25 95 0.26 1400 105 
PVC 1400 41 47 3.4 100 0.18 2400 80 
HDPE 950 27 30 3 225 0.42 2000 130 

 
จากการวิเคราะห์สภาวะที ่ใช้ในการกระบวนการผลิต พบว่า อุณหภูมิสูงสุดในการใช้งานเท่ากับ              

3000 °C (Stream 76, Flue gas) โดยเป็นสายการผลิตที่ได้จากการเผาไหม้โดยใช้ออกซิเจนบริสุทธิ์ทำให้     
อุณภูมิหลังเผาไหม้มีอุณหภูมิสูงประมาณ 3000 °C [38] และ สายการผลิตอ่ืน ๆ มีอุณหภูมิเฉลี่ยเท่ากับ 120 °C  
รวมถึงพบความดันสูงสุดที่ใช้งานเท่ากับ 247.73 atm (Stream 98, CBG) นอกจากนี้ พบสารที่มีฤทธิ์กัดกร่อน
ท่อ เช่น H2S CO2 และ NH3 เป็นต้น ทั้งนี้สามารถสรุปการเลือกใช้วัสดุในแต่ละสภาวะสูงสุดในกระบวนการ
ผลิตดังแสดงในตารางที่ 5.2 
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ตารางท่ี 5.2 แสดงการเลือกใช้วัสดุในแต่ละสภาวะสูงสุดในกระบวนการผลิต 
 

Stream No. Stream Name สภาวะสูงสุดที่พบ ชนิดวัสดุท่อ 
76 Flue gas 3000 °C Graphite 
98 CBG 247.73 atm Low carbon steel 
16 FW Biogas NH3 6010 ppm Stainless Steel 
55 Compressed CO2 (1) CO2 99.50% Stainless Steel 
82 Compressed CO2 (2) CO2 99.51% Stainless Steel 
60 Off gas H2S 4050 ppm Stainless Steel 

สายการผลิตทั่วไป Stainless Steel 
 

จากตางรางที่ 5.2 การเลือกชนิดวัสดุท่อสำหรับการใช้งานที่อุณหูมิสูง ในข่วง 1000-3000 °C ชนิด
ของวัสดุท่อ กราไฟต์ (Graphite) สามารถทนต่อความร้อนได้ดีและสามารถรับอุณหภูมิสูงสุดเท่ากับ 3000 °C 
[39][40] และป้องกันการกัดกร่อน ทนต่อสภาพอากาศได้ดีรวมถึงมีความหยืดหยุ่นสูง  จึงเหมาะสำหรับการ
เลือกใช้เป็นวัสดุท่อในส่วนของ Combined heat and power unit หลังจากที่ผ่านกระบวนการเผาไหม้แล้ว
สารจะมีอุณหภูมิสูงประมาณ 2000-3000 °C นอกจากนี้ ควรใช้ฉนวนกันความร้อนเพื่อป้องกันไม่ให้เกิดการ
สัมผัสกับท่อที่อุณหภูมิสูงโดยตรง  ในกรณีการเลือกใช้วัสดุท่อสำหรับการใช้งานที่ความดันสูง ควรเลือกวัสดุที่
สามารถยืดหยุ่นได้ ไม่แตกเปราะและควรเลือกขนาดความหนาของท่อให้เหมาะสมเพ่ือรองรับกับความดันที่ใช้
งาน วัสดุที่สามารถทนต่อความดันสูงได้ดี เช่น เหล็กกล้าคาร์บอน (Carbon steel) ซึ่งมีความหยืดหยุ่น ราคา
ถูกและนิยมใช้ในอุตสาหกรรม [41]  
 ในกรณีการเลือกใช้วัสดุสำหรับใช้งานกับสารที่มีฤทธิ์กัดกร่อน การใช้เหล็กกล้าไร้สนิม (stainless 
steel) เป็นหนึ่งวัสดุที่ได้รับความนิยมเนื่องจากมีความแข็งแรง ทนทาน และทนต่อการกัดกร่อนได้ดี เช่น 
stainless steel 316 มี Maximum Corrosion Allowance เท่ากับ 3 มิลลิเมตร ดังตารางที่ 5.3 [42] รวมถึง
สามารถทนอุณหภูมิสูงได้และอุณหภูมิต่ำได้ดี ป้องกันการเกิดสนิม จึงสามารถใช้เป็นวัสดุท่อสำหรับ
สายการผลิตอื่น ๆ ด้วยที่มีช่วงอุณหภูมิประมาณ 0-250 °C ทั้งนี้ควรมีการหุ้มฉนวนเพื่อป้องกันการสูญเสีย
ความร้อนและเพ่ือความปลอดภัยในการทำงาน [43] 

 เมื ่อพิจารณาราคาของวัสดุพบว่าราคาของท่อจากเหล็กกล้าไร้สนิมมีราคาสูงกว่าการเลือกใช้  
เหล็กกล้าคาร์บอน [44][45] แม้จะมีเหล็กกล้าไร้สนิมจะมีต้นทุนสูงกว่าแต่ด้วยสมบัติของวัสดุซึ่งสามารถป้องกัน
การกัดกร่อนของท่อได้ ทำให้สามารถลดต้นทุนในการซ่อมบำรุงหรือการเปลี่ยนใหม่เมื่อเกิดการชำรุดได้ใน
ระยะยาว  
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ตารางท่ี 5.3 ความสามารถในการป้องกันการกัดกร่อนและข้อจำกัดของวัสดุท่อแต่ละชนิด  
 

Material 
Hydrocarbon Corrosion 

Resistance 
Limitations Standards 

Carbon and Low-
Temperature 
Carbon Steel 

Fair to good Minimum Design Temperature: -29°C 
for Carbon Steel and -46°C for Low-

Temperature Carbon Steel 

ASME B31.3 & 
NORSOK M-001 

Stainless Steel 
316 

Good Maximum Corrosion Allowance: 3 mm 
Maximum Operating Temperature 

Without coating: 60°C 

NORSOK L-001 

22Cr Duplex 
Stainless Steel 

Good to excellent Maximum Operating Temperature 
Without coating; 100°C  

Maximum H2S level: 1.5 psi 

NORSOK M-001 ISO 
15156 

25Cr Super 
Duplex-Stainless 

Steel 

Good to excellent Minimum Design Temperature: -46°C  
Maximum Operating Temperature 

Without Coating: 110°C 
Maximum H2S level: 3 psi 

ASME B31.3 & 
NORSOK M-001 ISO 

15156 

6MO Good to excellent Minimum Design Temperature: 46°C 
Maximum Operating Temperature 

Without Coating: 120°C 
Maximum H2S level: depends on H2S, 

temperature, and chloride level 

ASME B31.3 & 
NORSOK M-001 ISO 

15156 

Nickel Alloy-
Inconel 625 

Excellent Maximum Operating Temperature 
Without Coating: 120°C 

ASME B31.3 & 
NORSOK M-001 
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6.  ความต้องการสาธารณูปโภค (Utility Requirement) 
 

สาธารณูปโภคเป็นสิ่งที่สำคัญในกระบวนการที่สนับสนุนหน่วยปฏิบัติการต่างๆ ให้มีสภาวะดำเนินการ
ที่เหมาะสม การควบคุมสภาวะอุณหภูมิของสารสามารถทำได้โดยแลกเปลี่ยนความร้อนสารที่ต้องการผ่าน
หน่วยปฏิบัติการ Heat exchanger กับสาธารณูปโภคในกระบวนการ เช่น สารหล่อเย็น น้ำเย็น ไอน้ำ หรือ 
ไฟฟ้า สำหรับการควบคุมความดันของของไหลภายในกระบวนการ ทำได้จากการใช้เครื่องสูบของเหลว 
(Pump) และเครื่องอัดอากาศ (Compressor) โดยใช้ไฟฟ้าเป็นแหล่งพลังงาน 

ในการศึกษาการออกแบบกระบวนนี้ สาธารณูปโภคท่ีใช้ประกอบไปด้วย 4 ชนิด คือ 
1. ไฟฟ้าที่ผลิตได้เองจากกระบวนการ Combined heat and power unit 
2. สารหล่อเย็นชนิด R-152a ที่อุณหภูมิ -20 °C 
3. ไอน้ำที่ความดันต่ำ 5 barg อุณหภูมิ 160 °C โดยไม่มีการใช้ไอน้ำผลิตไฟฟ้าคืนให้กับโรงงาน  
4. น้ำเย็นที่อุณหภูมิ 30 °C 
สาธารณูปโภคไฟฟ้าภายในกระบวนการที่ออกแบบได้มาจากกระบวนการ Combined heat and 

power unit ซึ่งทำให้ไม่จำเป็นต้องซื้อไฟฟ้าจากภายนอก  โดยไฟฟ้าถูกนำไปใช้เพ่ือควบคุมความดันจากเครื่อง
สูบของเหลว (Pump) และเครื่องอัดอากาศ (Compressor) นอกจากนี้พลังงานไฟฟ้ายังถูกนำไปใช้ในการปรับ
อุณหภูมิด้วยสำหรับการเพ่ิมอุณหภูมิของสารบางส่วนที่ต้องการพลังงานความร้อนน้อย โดยพลังงานความร้อน
ที่ต้องการสามารถใช้ไฟฟ้าในการให้ความร้อนแทนได้โดยโครงการสามารถใช้ไฟฟ้าที่ได้จากการผลิตในการ
ดำเนินกระบวนการผลิตเพียงพอ รวมถึงโครงการยังคงสามารถขายไฟฟ้าให้กับชุมชนได้ตรงตามเป้าหมาย 

การแลกเปลี่ยนความร้อนที่มีประสิทธิภาพอุณหภูมิของสารที่ต้องการแลกเปลี่ยนความร้อนควร
แตกต่างกันอย่างต่ำ 10 °C [46] เพื่อให้มีแรงขับสำหรับแลกเปลี่ยนความร้อนมากพอและใช้พื้นที่ผิวสำหรับ
แลกเปลี่ยนความร้อนภายใน Heat exchanger ที่เหมาะสม ส่งผลต่อความคุ้มค่าของราคาต้นทุนการผลิตและ
ราคาต้นทุนในการลงทุนอุปกรณ์อีกด้วย ทั้งนี้การดำเนินกระบวนการเคมีที่จำเป็นจะต้องดำเนินภายใต้อุณหภูมิ
ในช่วง 0-5 °C หรือต่ำกว่า 30 °C น้ำเย็นที ่อุณหภูมิ 30 °C จะไม่สามารถช่วยในการลดอุณภูมิของสาร 
เนื่องจากการถ่ายโอนความร้อนจากอุณหภูมิสูงไปยังอุณหภูมิต่ำและผลต่างของอุณหภูมิต่ำ ดังนั้น เมื่อต้องการ
ลดอุณหภูมิและควบคุมอุณหภูมิให้ต่ำกว่า 30 °C จึงจำเป็นที่จะต้องเลือกใช้สารหล่อเย็นชนิด R-152a ที่
อุณหภูมิ -20°C เพ่ือแลกเปลี่ยนความร้อนและมีแรงขับสำหรับแลกเปลี่ยนความร้อนมากพอสำหรับลดอุณหภูมิ
ของสารให้อยู่ในช่วง 0-5 °C หรือต่ำกว่า 30 °C ได้ โดยสารหล่อเย็นชนิด R-152a เป็นสารทำความเย็นชนดิที่
ไม่ระคายเคืองและไม่เป็นสารติดไฟ ถือว่าเป็นสารทำความเย็นที่มีความปลอดภัย [36] 

สำหรับไอน้ำที่ความดันต่ำ 5 barg อุณหภูมิ 160 °C ใช้สำหรับเพ่ิมอุณหภูมิในระบบ การเลือกใช้ไอน้ำ
ที่ความดันต่ำในการแลกเปลี่ยนความร้อนจะทำให้ไอน้ำเปลี่ยนสถานะ (Latent heat) สูงกว่าเทียบกับไอนำ้ที่
มีความดันสูง ทำให้ได้ปริมาณพลังงานความร้อนมากกว่าเทียบกับปริมาณสารที่เท่ากัน ดังนั้น การเลือกใช้ไอ
น้ำที่ความดันต่ำ 5 barg อุณหภูมิ 160 °C จะทำให้ช่วยให้เรื่องความปลอดภัยและประหยัดค่าใช้จ่ายได้ 

น้ำเย็นที่อุณหภูมิ 30 °C จะใช้สำหรับแลกเปลี่ยนอุณหภูมิของแก๊สเชื้อเพลิงรถยนต์ที่ถูกอัดด้วยความ
ดันและส่งผลให้อุณหภูมิของแก๊สเชื้อเพลิงรถยนต์สูงขึ้นมากกว่า 40 °C จึงเลือกใช้น้ำเย็นที่อุณหภูมิ 30 °C 
สำหรับการลดอุณหภูมิของแก๊สเชื้อเพลิงรถยนต์ 

การตั้งสมมติฐานสำหรับการแลกเปลี่ยนความร้อน โดยเมื่อสารหล่อเย็นและน้ำเย็นแลกเปลี่ยนความ
ร้อนจะทำให้อุณหภูมิของสารหล่อเย็นและน้ำเย็นเพิ่มขึ้น 10 °C (Sensible heat) และการแลกเปลี่ยนความ
ร้อนของไอน้ำจะทำให้ไอน้ำเปลี่ยนสถานะเท่านั้น (Latent heat) 
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ตารางที่ 6.1 ความต้องการสาธารณูปโภคของแต่ละเครื่องของกรณีพ้ืนฐาน 

Equipment ID Equipment Name 
Electricity 

(kW) 
Refrigeration 

(GJ/hr) 
Steam 
(kg/hr) 

Cooling water 
(kg/hr) 

AR-104 Food waste Anaerobic reactor     3458.51   
V-107 Food waste water separator   1.14     
AR-111 Cassava waste Anaerobic reactor   12.65     
V-114 Cassava waste water separator   1.39     
C-201 Biogas Compressor 345.09       
P-202 MDEA pump 13.2       
E-203 MDEA heater     5787   
V-205 CBG flash separator   0.21     
P-206 Rich MDEA pump 6.84       
E-207 Rich MDEA heater     11517.09   
T-208 MDEA stripper tower     18591.65   

 MDEA stripper tower condenser   10.46     
 MDEA stripper tower reboiler     23627.15   

E-209 Lean MDEA heater   75.32     
E-210 Acid gas heater 176.1       
P-211 Scrub water pump 2.57       
V-213 Acid gas flash separator   0.17     
C-214 Acid gas compressor 199.64       
P-215 Rich water pump 3.92       
E-216 Rich water heater     3041.44   
T-217 Water stripper tower     2421.81   

 Water stripper tower condenser   13.51     
 Water stripper tower reboiler     23627.15   

P-218 Lean water pump 1.97       
E-219 Lean water cooler   9.7     
C-301 Oxygen compressor 238.34       
C-302 Fuel compressor 776.24       
E-306 Internal heat exchanger     27782.55   
V-307 Flue gas flash separator   18.91     
C-308 CO2 compressor 205.78       
P-309 Utility water pump 1 2.58       
P-310 Utility water pump 2 3.79       
E-401 Fuel gas heater 38.76       
C-402 Fuel gas Compressor         
E-403 CBG heater 31.47       
C-404 CBG compressor 1 104.49       
E-405 CBG cooler 1       8511.07 
C-406 CBG compressor 2 67.87       
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Equipment ID Equipment Name 
Electricity 

(kW) 
Refrigeration 

(GJ/hr) 
Steam 
(kg/hr) 

Cooling water 
(kg/hr) 

E-407 CBG cooler 2       5411.38 
C-408 CBG compressor 3 79.08       
E-409 CBG cooler 3       6612.45 
C-410 CBG compressor 4 84.53       
E-411 CBG cooler 4       7042.64 
C-412 CBG compressor 5 91.71       
E-413 CBG cooler 5       7683 
C-414 CBG compressor 6 2.32       
SC-501 Food waste rotary screen 1.5       
SC-502 Cassava waste rotary screen 1.5       

  Pyrolysis unit 32.36       
Total 2511.65 143.46 119854.35 35260.54 

 

ตารางที่ 6.2 สรุปปริมาณการใช้สาธารณูปโภคในแต่ละกรณี 

Scenario Electricity 
(kW) 

Refrigeration (GJ/hr) Steam (kg/hr) Cooling water (kg/hr) 

Base case 2511.65 140.55 119854.35 35260.54 
Scenario 1 8470.69 214.28 118773.86 35260.55 
Scenario 2 8470.69 214.28 118773.86 35260.55 
Scenario 3 8470.69 91.54 0.00 35260.55 

 

การศึกษาการดำเนินกระบวนการเคมีของกรณีต่างๆ จะส่งผลต่อปริมาณการใช้สาธารณูปโภค ดังตารางที่ 6.1 - 6.2 
เมื่อเปรียบเทียบระหว่างกรณีพ้ืนฐานและกรณีการศึกษาที่ 1 พบว่า ในกระบวนการ Air separation unit จำเป็นต้องใช้พลังงาน
ไฟฟ้าเป็นจำนวนมาก  ทำให้ต้องปรับปรุงกระบวนการผลิตไฟฟ้าในกระบวนการ Combined heat and power unit เพื่อให้
โครงการสามารถผลิตไฟฟ้าใช้สำหรับดำเนินกระบวนการเคมีภายในโครงการและขายสู่ชุมชนได้ตามเป้าหมาย ส่งผลให้เกิดความ
ต้องการปริมาณการใช้ สารหล่อเย็นมากขึ้น ทั้งนี้กรณีศึกษาที่ 2 การเพิ่มการขายผลิตภัณฑ์แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์เป็นวัสดุ
ก่อสร้าง จะไม่ส่งผลต่อการดำเนินกระบวนการทางเคมี ทำให้ปริมาณความต้องการสาธารณูปโภคเท่ากับกรณีศึกษาที่ 1  

สำหรับกรณีที่ 3 การทำ Heat integration เพิ่มเติมต่อจากกรณีที่ 2 ส่งผลให้เกิดการแลกเปลี่ยนความร้อนระหว่าง
กระแสในกระบวนการมากข้ึน ทำให้ความต้องการสาธารณูปโภคลดลง แต่ในขณะเดียวกันนั้นการทำบูรณาการความร้อน (Heat 
integration) จะส่งผลให้จะต้องเพิ่มจำนวน Heat exchanger สำหรับการแลกเปลี่ยนความร้อนระหว่างกระแสกระบวนการ
มากขึ้น ดังนั้นการทำ Heat integration จำเป็นที่จะต้องพิจารณาระหว่างปริมาณความต้องการสาธารณูปโภคลดลงและต้นทุน
การลงทุนอุปกรณ์ Heat exchanger  
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7. Equipment List 

ตารางท่ี 7.1  ตัวอย่างรายละเอียดของอุปกรณ์ท่ีใช้ในกรณีพ้ืนฐาน (Base-case) 
 
 

No. Equipment ID Equipment Name Number Required  Material of Construction 

1 B-101 Food waste blender 1800 Stainless Steel 
2 FT-102 Food waste disc and drum filter 70 Stainless Steel 
3 M-103 Food waste mixer 1 Stainless Steel 
4 AR-104 Food waste Anaerobic reactor  

1 
 

Stainless Steel 5 V-105 Food waste biogas Flash separator 
6 V-106 Food waste biogas filter vessel 
7 V-107 Food waste water separator 1 Stainless Steel 
8 B-108 Cassava waste blender 1800 Stainless Steel 
9 FT-109 Cassava waste disc and drum filter 70 Stainless Steel 
10 M-110 Cassava waste mixer 1 Stainless Steel 
11 AR-111 Cassava waste Anaerobic reactor  

1 
 

Stainless Steel 12 V-112 Cassava waste biogas Flash separator 
13 V-113 Cassava waste biogas filter vessel 
14 V-114 Cassava waste water separator 1 Stainless Steel 
15 X-115 Globe valve 1 Stainless Steel 
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No. Equipment ID Equipment Name Number Required  Material of Construction 

16 X-116 Globe valve 1 Stainless Steel 
17 X-117 Control valve 1 Stainless Steel 
18 X-118 Control valve 1 Stainless Steel 
19 X-119 Globe valve 1 Stainless Steel 
20 X-120 Control valve 1 Stainless Steel 
21 X-121 Control valve 1 Stainless Steel 
22 X-122 Mixing valve 1 Stainless Steel 
23 X-123 Control valve 1 Stainless Steel 
24 X-124 Control valve 1 Stainless Steel 
25 X-125 Control valve 1 Stainless Steel 
26 X-126 Mixing valve 1 Stainless Steel 
27 X-127 Globe valve 1 Stainless Steel 
28 X-128 Globe valve 1 Stainless Steel 
29 X-129 Control valve 1 Stainless Steel 
30 X-130 Control valve 1 Stainless Steel 
31 X-131 Globe valve 1 Stainless Steel 
32 X-132 Control valve 1 Stainless Steel 
33 X-133 Control valve 1 Stainless Steel 
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No. Equipment ID Equipment Name Number Required  Material of Construction 

34 X-134 Mixing valve 1 Stainless Steel 
35 X-135 Control valve 1 Stainless Steel 
36 X-136 Control valve 1 Stainless Steel 
37 X-137 Control valve 1 Stainless Steel 
38 X-138 Mixing valve 1 Stainless Steel 
39 C-201 Biogas Compressor 1 Stainless Steel 
40 P-202 MDEA pump 1 Stainless Steel 
41 E-203 MDEA heater 1 Shell - Stainless Steel,  

Tube - Stainless Steel 
42 T-204 MDEA absorber tower 1 Stainless Steel 
43 V-205 CBG flash separator 1 Stainless Steel 
44 P-206 Rich MDEA pump 1 Stainless Steel 
45 E-207 Rich MDEA heater 1 Shell - Stainless Steel,  

Tube - Stainless Steel 
46 T-208 MDEA stripper tower 1 Stainless Steel 
47 E-209 Lean MDEA cooler 2 Shell - Stainless Steel,  

Tube - Stainless Steel 
48 E-210 Acid gas heater 1 Shell - Stainless Steel,  

Tube - Stainless Steel 
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No. Equipment ID Equipment Name Number Required  Material of Construction 

49 P-211 Scrub water pump 1 Stainless Steel 
50 T-212 Water scrubbing tower 1 Stainless Steel 
51 V-213 Acid gas flash separator 1 Stainless Steel 
52 C-214 Acid gas compressor 1 Stainless Steel 
53 P-215 Rich water pump 1 Stainless Steel 
54 E-216 Rich water heater 1 Shell - Stainless Steel,  

Tube - Stainless Steel 
55 T-217 Water stripper tower 1 Stainless Steel 
56 P-218 Lean water pump 1 Stainless Steel 
57 E-219 Lean water cooler 1 Shell - Stainless Steel,  

Tube - Stainless Steel 
58 X-220 Mixing valve 1 Stainless Steel 
59 X-221 Control valve 1 Stainless Steel 
60 X-222 Globe valve 1 Stainless Steel 
61 X-223 Check valve 1 Stainless Steel 
62 X-224 Mixing valve 1 Stainless Steel 
63 X-225 Control valve 1 Stainless Steel 
64 X-226 Safety valve 1 Stainless Steel 
65 X-227 Control valve 1 Stainless Steel 
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No. Equipment ID Equipment Name Number Required  Material of Construction 

66 X-228 Mixing valve 1 Stainless Steel 
67 X-229 Control valve 1 Stainless Steel 
68 X-230 Control valve 1 Stainless Steel 
69 X-231 Control valve 1 Stainless Steel 
70 X-232 Check valve 1 Stainless Steel 
71 X-233 Safety valve 1 Stainless Steel 
72 X-234 Control valve 1 Stainless Steel 
73 X-235 Control valve 1 Stainless Steel 
74 X-236 Mixing valve 1 Stainless Steel 
75 X-237 Globe valve 1 Stainless Steel 
76 X-238 Globe valve 1 Stainless Steel 
77 X-239 Check valve 1 Stainless Steel 
78 X-240 Mixing valve 1 Stainless Steel 
79 X-241 Control valve 1 Stainless Steel 
80 X-242 Safety valve 1 Stainless Steel 
81 X-243 Control valve 1 Stainless Steel 
82 X-244 Control valve 1 Stainless Steel 
83 X-245 Control valve 1 Stainless Steel 
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No. Equipment ID Equipment Name Number Required  Material of Construction 

84 X-246 Control valve 1 Stainless Steel 
85 X-247 Check valve 1 Stainless Steel 
86 X-248 Safety valve 1 Stainless Steel 
87 X-249 Control valve 1 Stainless Steel 
88 X-250 Control valve 1 Stainless Steel 
89 X-251 Mixing valve 1 Stainless Steel 
90 X-252 Check valve 1 Stainless Steel 
91 X-253 Mixing valve 1 Stainless Steel 
92 X-254 Mixing valve 1 Stainless Steel 
93 X-255 Globe valve 1 Stainless Steel 
94 C-301 Oxygen compressor 1 Stainless Steel 
95 C-302 Fuel compressor 1 Stainless Steel 
96 R-303 Combustion reactor 1 Stainless Steel 
97 C-304 Gas turbine 1 
98 C-305 Gas turbine 2 1 Stainless Steel 
99 E-306 Internal heat exchanger 1 Shell - Stainless Steel,  

Tube - Stainless Steel 
100 V-307 Flue gas flash separator 1 Stainless Steel 
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No. Equipment ID Equipment Name Number Required  Material of Construction 

101 C-308 CO2 compressor 1 Stainless Steel 
102 P-309 Utility water pump 1 1 Stainless Steel 
103 P-310 Utility water pump 2 1 Stainless Steel 
104 X-311 Globe valve 1 Stainless Steel 
105 X-312 Mixing valve 1 Stainless Steel 
106 X-313 Safety valve 1 Stainless Steel 
107 X-314 Control valve 1 Stainless Steel 
108 X-315 Control valve 1 Stainless Steel 
109 X-316 Globe valve 1 Stainless Steel 
110 X-317 Check valve 1 Stainless Steel 
111 X-318 Check valve 1 Stainless Steel 
112 E-401 Fuel gas heater 1 Shell - Stainless Steel,  

Tube - Stainless Steel 
113 C-402 Fuel gas Compressor 1 Stainless Steel 
114 E-403 CBG heater 1 Shell - Stainless Steel,  

Tube - Stainless Steel 
115 C-404 CBG compressor 1 2 Stainless Steel 
116 E-405 CBG cooler 1 1 Stainless Steel 
117 C-406 CBG compressor 2 1 Stainless Steel 
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No. Equipment ID Equipment Name Number Required  Material of Construction 

118 E-407 CBG cooler 2 1 Stainless Steel 
119 C-408 CBG compressor 3 1 Stainless Steel 
120 E-409 CBG cooler 3 1 Stainless Steel 
121 C-410 CBG compressor 4 1 Stainless Steel 
122 E-411 CBG cooler 4 1 Stainless Steel 
123 C-412 CBG compressor 5 1 Stainless Steel 
124 E-413 CBG cooler 5 1 Stainless Steel 
125 C-414 CBG compressor 6 1 Stainless Steel 
126 X-415 Mixing valve 1 Stainless Steel 
127 X-416 Mixing valve 1 Stainless Steel 
128 SC-501 Food waste rotary screen 1 Stainless Steel 
129 SC-502 Cassava waste rotary screen 1 Stainless Steel 
130 X-503 Mixing valve 1 Stainless Steel 
131 X-504 Mixing valve 1 Stainless Steel 
132 X-505 Mixing valve 1 Stainless Steel 
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8.  คุณสมบัติของอุปกรณ์ (Equipment specification) 
 

 เมื่อผ่านการออกแบบการดำเนินการของกระบวนการทางเคมี ข้อมูลคุณสมบัติของอุปกรณ์จะช่วยให้
ทราบคุณสมบัติของอุปกรณ์ท่ีจำเป็นต้องใช้ในการกระบวนการ เพ่ือให้ได้ผลิตภัณฑ์ตามที่ต้องการ โดยอุปกรณ์
ที่จำเป็นต้องใช้ในกรณีพ้ืนฐานจะถูกแสดงดังตารางที่ 8.1 – 8.9   

ทั ้งนี ้ในกรณีศึกษาที ่ 1-3 การเพิ ่ม Air separation unit เพื ่อตอบสนองต่อความต้องการแก๊ส
ออกซิเจนสำหรับการเผาไหม้ในกระบวนการ Combined heat and power unit โดยที่กระบวนการ Air 
separation มีความต้องการไฟฟ้าปริมาณมากในการดำเนินกระบวนการ เพื่อให้โครงการสามารถดำเนิน
กระบวนการได้ด้วยไฟฟ้าที่ผลิตโดยโครงการและยังคงเหลือไฟฟ้ามากพอที่จะขายไฟฟ้าได้เพียงพอตามความ
ต้องการของชุมชน ดังนั้นจึงได้มีการปรับปรุงกระบวนการ Combined heat and power unit โดยการเพ่ิม
การวนกลับแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ที ่เดิมผ่าน Gas turbine ได้วนกลับเข้า Gas turbine เดิมเพื ่อเพ่ิม
ประสิทธิภาพการผลิตไฟฟ้าของโครงการมากขึ ้น ทำให้อุปกรณ์ในกระบวนการ Combined heat and 
power unit ต้องมีขนาดใหญ่ขึ้น เพื่อรองรับการไหลวนกลับของแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ ซึ่งส่งผลต่อการ
ประเมินราคาต้นทนุในส่วนกระบวนการ Combined heat and power unit และ Air separation unit ของ
กรณีศึกษาที่ 1-3 แสดงใน Appendix.. E.1 การคำนวณราคาต้นทุนอุปกรณ์ 
 สำหรับกรณีศึกษาที่ 3 เป็นการนำกรณีศึกษาที่ 2 มาทำ Heat integration โดยตั้งสมมติฐานให้
คุณสมบัติที่ต้องการของอุปกรณ์ส่วนใหญ่ยังคงเดิม ยกเว้น Heat exchanger ที่จะเปลี่ยนแปลงไป อย่างไรก็
ตาม สำหรับ Heater ที่ให้ความร้อนกับแก๊สจะใช้ไฟฟ้าในการให้ความร้อน และ Cooler ในกระบวนการอัด
แก๊สเชื้อเพลิงยานยนต์จะใช้น้ำเย็นสำหรับลดอุณหภูมิของแก๊สเชื้อเพลิงยานยนต์ที่ถูกอัดเพ่ิมความดัน ทั้งนี้จาก
การทำ Heat integration ทำให้จำเป็นที่จะต้องใช้อุปกรณ์ Heat exchanger สำหรับการถ่ายโอนความร้อน
เพิ่มเติมจากกรณีศึกษาที่ 1 และ 2 โดยข้อมูลจะถูกรวบรวมปริมาณพื้นที่ผิวสำหรับการแลกเปลี่ยนความร้อน
ตามผลรายงานจากโปรแกรม Aspen Energy Analyzer V.11 จาก AspenTech และประเมินราคาเพิ่มเติม
ใน  Appendix... E.1 การคำนวณราคาต้นทุนอุปกรณ์ 
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ตารางที่ 8.1 คุณสมบัติของอุปกรณ ์Anaerobic Digestor และ Vessel, Vertical 
 
Equipment name AR-104 AR-111 V-107 V-114 
Type Anaerobic Digestor Anaerobic Digestor Vessel, Vertical Vessel, Vertical 
Liquid volume m3 19634.95 19634.95 2.40 5.40 
Vessel diameter meter 25.00 25.00 0.91 1.37 
Vessel tangent to tangent height meter 40.00 40.00 3.66 3.66 
Design gauge pressure atm 1.02 1.02 2.02 2.02 
Design temperature C 121.11 121.11 121.11 121.11 
Materials of Construction SS SS SS SS 
Net duty kW 2772.73 -3289.14 -317.33 -385.75 

Stream Inlet Outlet Inlet Outlet Inlet Outlet Outlet Inlet Outlet Outlet 
Stream name 3 4 17 18 8 9 14 22 23 27 
Temperature C 11.57 11.57 17.39 17.39 55.00 5.00 5.00 37.00 5.00 5.00 
Pressure atm 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Mass Flows kg/hr 67333.75 67333.75 44444.33 44444.33 3833.34 359.23 3474.11 11871.92 362.81 11509.10 
Mole Flows kmol/hr 3085.29 3085.29 1885.56 1885.56 142.12 19.94 122.18 414.76 20.14 394.62 
Mass Density kg/m3 68.83 68.83 841.27 841.27 1.01 976.12 5.00 1.13 976.13 1.28 
Molar Vapor Fraction 0.01 0.01 0.00 0.00 0.99 0.00 1.00 1.00 1.00 0.00 
Utility Steam  Refrigeration Refrigeration Refrigeration 
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ตารางที่ 8.2 คุณสมบัติของอุปกรณ ์Vessel, Vertical 
 

Equipment name  V-205 V-213 V-307 
Type  Vessel, Vertical Vessel, Vertical Vessel, Vertical 

Liquid volume m3 2.40 2.40 2.40 
Vessel diameter meter 0.91 0.91 0.91 
Vessel tangent to tangent 
height 

meter 3.66 3.66 3.66 

Design gauge pressure atm 3.40 3.40 3.40 
Design temperature C 121.11 121.11  121.11 
Materials of Construction SS SS SS 
Net duty kW 0.00 -47.23 -5253.22 

Stream  Inlet Outlet Outlet Inlet Outlet Outlet Inlet Outlet Outlet 
Stream name  35 36 37 49 50 52 75 76 77 

Temperature C 43.80 0.00 0.00 25.35 10.00 10.00 169.77 0.00 0.00 
Pressure atm 1.97 1.00 1.00 2.96 3.00 3.00 0.65 1.00 1.00 
Mass Flows kg/hr 1287.71 44.42 1243.29 8392.53 8368.42 24.11 14349.25 6006.04 8343.21 
Mole Flows kmol/hr 65.44 2.46 62.97 192.04 190.71 1.33 523.49 333.38 190.11 
Mass Density kg/m3 1.50 999.68 0.88 5.37 5.77 998.89 0.49 1016.80 1.97 
Molar Vapor Fraction 1.00 0.00 1.00 1.00 1.00 0.00 1.00 0.00 1.00 
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ตารางที่ 8.3 คุณสมบัติของอุปกรณ์หอ MDEA Absorber และ Water Scrubber 

Multi-diameter tower T-204 T-212 
Diameter Bottom section meter 2.44 1.37 
Bottom tangent to tangent height meter 22.86 24.69 
Design pressure Bottom atm 3.40 3.40 
Design temperature Bottom  C 121.11 121.11 
Materials of Construction SS SS 
Bottom Packing material Section1 M107YB M107YB 
Packing height Bottom Section1  meter 20.12 0.46 
Calculated molar reflux ratio  24.03 M107YB 
Condenser / top stage heat duty kW 0.00 20.12 
Reboiler heat duty kW 0.00 1.00 

Stream Inlet Outlet Inlet Outlet 
Stream name 34 33 46 49 

Temperature C 43.80 43.80 90.00 25.35 
Pressure atm 1.97 1.97 3.00 2.96 
Mass Flows kg/hr 5150.82 6438.53 8467.38 8392.53 
Mole Flows kmol/hr 261.75 327.19 192.98 192.04 
Mass Density kg/m3 1.50 1.50 4.46 5.37 
Molar Vapor Fraction 1.00 1.00 1.00 1.00 
Stream Inlet Outlet Inlet Outlet 
Stream name 32 38 47 53 
Temperature C 43.00 58.28 25.00 29.55 

Pressure atm 3.00 1.98 1.00 2.97 

Mass Flows kg/hr 179798.62 188343.30 25000.00 25074.85 

Mole Flows kmol/hr 7862.46 7856.60 1387.71 1388.64 

Mass Density kg/m3 1012.60 1045.88 997.17 993.65 

Molar Vapor Fraction 0.00 0.00 0.00 0.00 
L/D 9.375 18 
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ตารางที่ 8.4 คุณสมบัติของอุปกรณ์หอ MDEA Stripper และ Water Stripper 

Multi-diameter tower T-208 T-217 
Diameter Bottom section meter 2.44 1.22 
Bottom tangent to tangent height meter 5.79 5.79 
Design pressure Bottom atm 3.40 6.65 
Design temperature Bottom  C 162.82 179.77 
Materials of Construction SS SS 
Bottom Packing material Section1 M107YB M107YB 
Packing height Bottom Section1  meter 3.05 3.05 
Calculated molar reflux ratio  1.00 0.00 
Condenser / top stage heat duty kW -2905.62 0.00 
Reboiler heat duty kW 13684.25 7.23 
Condenser T-208 Condenser T-208 Condenser 
Heat transfer area sqm 61.20 61.20 
Tube design pressure atm 3.40 3.40 
Tube design temperature C 137.87 137.87 
Shell design pressure atm 3.40 3.40 
Shell design temperature C 137.87 137.87 
Tube length extended meter 6.10 6.10 
Tube pitch meter 0.03 0.03 
Reboiler T-208 Reboiler T-208 Reboiler 
Heat transfer area sqm 423.99 423.99 
Tube design pressure atm 8.51 8.51 
Tube design temperature C 192.11 192.11 
Shell design pressure atm 5.67 5.67 
Shell design temperature C 162.82 162.82 
Tube length extended meter 6.10 6.10 
Tube pitch meter 0.03 0.03 

Stream Inlet Outlet Inlet Outlet 
Stream name 40 41 55 56 

Temperature C 90.00 5.00 90.00 5.00 
Pressure atm 3.00 2.96 6.00 4.93 
Mass Flows kg/hr 188343.30 8467.38 25074.85 62.13 
Mole Flows kmol/hr 7890.99 192.98 1388.64 1.41 
Mass Density kg/m3 319.85 5.80 854.64 9.81 
Molar Vapor Fraction 0.01 1.00 0.00 1.00 
L/D 2.375 4.75 
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ตารางที่ 8.5 คุณสมบัติของอุปกรณ ์Heat exchanger, U-tube (both shell and tube) Shell - SS/Tube - SS 

Heater  E-203 E-207 E-209 E-210 E-216 E-219 
Heat transfer area sqm 35.73 77.35 1675.73 11.41 21.90 196.79 
Tube design pressure atm 8.51 8.51 5.10 8.51 8.51 5.10 
Tube design temperature C 192.11 192.11 162.66 192.11 192.11 145.24 
Shell design pressure atm 5.67 5.67 3.40 5.67 7.70 3.40 
Shell design temperature C 121.11 121.11 162.66 121.11 121.11 145.24 
Tube length extended meter 6.10 6.10 6.10 6.10 6.10 6.10 
Tube pitch meter 0.03 0.03 0.03 0.03 0.03 0.03 
Net duty kW 3345.84 7567.44 -20921.75 176.10 1761.51 -2695.24 
Inlet stream name 31 39 44 41 54 62 
Temperature C 25.05 57.96 134.88 5.00 29.68 117.46 
Pressure atm 3.00 3.00 2.96 2.96 6.00 3.00 
Mass Flows kg/hr 179798.62 188343.30 179875.92 8467.38 25074.85 25000.00 
Mole Flows kmol/hr 7862.46 7856.58 7854.10 192.98 1388.64 1387.70 
Mass Density kg/m3 1020.32 1046.18 855.88 5.80 993.71 944.91 
Molar Vapor Fraction  0.00 0.00 0.00 1.00 0.00 0.00 
Outlet stream name 32 40 45 46 55 63 
Temperature C 43.00 90.00 25.00 90.00 90.00 25.00 
Pressure atm 3.00 3.00 3.00 3.00 6.00 3.00 
Mass Flows kg/hr 179798.62 188343.30 179875.92 8467.38 25074.85 25000.00 
Mole Flows kmol/hr 7862.46 7890.99 7854.09 192.98 1388.64 1387.70 
Mass Density kg/m3 1012.60 319.85 1021.26 4.46 854.64 997.25 
Molar Vapor Fraction  0.00 0.01 0.00 1.00 0.00 0.00 
Utility  Steam Steam Refrigeration Electricity Steam Refrigeration 
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Heater  E-401 E-403 E-405 E-407 E-409 E-411 E-413 
Heat transfer area sqm 1.71 0.90 4.88 2.16 1.89 0.67 1.42 
Tube design pressure atm 8.51 8.51 5.10 7.72 20.70 56.66 168.58 
Tube design temperature C 192.11 192.11 225.30 186.04 210.72 228.64 255.26 
Shell design pressure atm 5.67 5.67 5.66 11.58 31.05 84.99 252.86 
Shell design temperature C 127.78 121.11 225.30 186.04 210.72 228.64 255.26 
Tube length extended meter 6.10 6.10 6.10 6.10 6.10 6.10 6.10 
Tube pitch meter 0.03 0.03 0.03 0.03 0.03 0.03 0.03 
Net duty kW 38.76 31.47 -98.82 -62.83 -76.78 -81.77 -89.21 
Inlet stream name  64 37 84 86 88 90 92 
Temperature C 43.78 0.00 197.52 158.26 182.94 200.87 227.48 
Pressure atm 1.97 1.00 3.96 9.88 27.65 80.94 240.82 
Mass Flows kg/hr 1287.71 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 
Mole Flows kmol/hr 65.44 62.97 62.97 62.97 62.97 62.97 62.97 
Mass Density kg/cum 1.50 0.88 2.03 5.53 14.65 41.12 109.88 
Molar Vapor Fraction  1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 0.00 1.00 
Outlet stream name  65 83 85 87 89 91 93 
Temperature C 100.00 50.00 60.00 70.00 80.00 100.00 130.00 
Pressure atm 2.00 1.00 3.96 9.88 27.65 80.94 240.82 
Mass Flows kg/hr 1287.71 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 
Mole Flows kmol/hr 65.44 62.97 62.97 62.97 62.97 62.97 62.97 
Mass Density kg/cum 1.29 0.75 2.88 7.01 19.38 55.00 144.70 
Molar Vapor Fraction  1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Utility  Electricity Electricity Cooling water Cooling water Cooling water Cooling water Cooling water 
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ตารางที่ 8.6 คุณสมบัติของอุปกรณ์ Heat exchanger 

Heat exchanger E-203 
Type Heat exchanger, U-tube (both shell and tube) 

Heat transfer area sqm 25.41 
Required exchanger area sqm 25.41 
Tube design pressure atm 7.64 
Tube design temperature C 2417.51 
Shell design pressure atm 5.09 
Shell design temperature C 2417.51 
Tube length extended meter 6.10 
Tube pitch meter 0.03 
Materials of Construction Shell - SS/Tube - SS 
LMTD (Corrected)  K 771.65 
Heat duty kW 16669.04 
Average U (Dirty) kW/sqm-K 0.85 

Hot Stream 
Stream name 74 75 
Temperature C 2389.73 169.77 
Pressure atm 0.65 0.65 
Mass Flows kg/hr 14349.25 14349.25 
Mole Flows kmol/hr 523.49 523.49 
Mass Density kg/m3 0.08 0.49 
Molar Vapor Fraction 1.00 1.00 

Cool Stream 
Stream name 81 82 
Temperature C 25.01 159.78 
Pressure atm 5.93 5.93 
Mass Flows kg/hr 25000.00 25000.00 
Mole Flows kmol/hr 1387.71 1387.71 
Mass Density kg/m3 993.02 3.79 
Molar Vapor Fraction 0.00 0.82 
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ตารางที่ 8.7 คุณสมบัติของอุปกรณ์ Turbine 

Turbine C-304 C-305 C-402 

Type  

Combustion 
Turbine - 
Electric 

Generator 

Combustion 
Turbine - 
Electric 

Generator 

Turbine, Axial 

Design pressure Inlet atm 6.00 1.98 2.00 
Design pressure Outlet atm 1.98 0.65 1.25 
Design temperature Inlet C 3000.00 2696.96 100.00 
Materials of Construction   SS SS SS 
Net work required kW -2864.13 -2534.23 -18.20 
Isentropic efficiency  fraction 0.70 0.76 0.72 

Inlet Stream 
Stream name   72 73 65 
Temperature C 3000.00 2696.96 100.00 
Pressure atm 6.00 1.98 2.00 
Mass Flows kg/hr 14349.25 14349.25 1287.71 
Mole Flows kmol/hr 523.49 523.49 65.44 
Mass Density kg/m3 0.61 0.22 1.29 
Molar Vapor Fraction   1.00 1.00 1.00 

Outlet Stream 
Stream name   73 74 66 
Temperature C 2696.96 2389.73 73.86 
Pressure atm 1.98 0.65 1.25 
Mass Flows kg/hr 14349.25 14349.25 1287.71 
Mole Flows kmol/hr 523.49 523.49 65.44 
Mass Density kg/m3 0.22 0.08 0.86 
Molar Vapor Fraction   1.00 1.00 1.00 

 



57 
 

ตารางที ่8.8 คุณสมบัติของอุปกรณ ์Pump, Centrifugal 

Pump P-206 P-211 P-215 P-218 P-202 P-309 P-310 
Liquid flow rate  cum/sec 0.06 0.01 0.00 0.01 0.05 0.01 0.01 
Fluid head meter 10.06 20.76 62.08 21.86 20.27 20.84 30.58 
Design pressure atm 3.40 3.40 7.70 3.40 3.40 3.40 7.64 
Design temperature C 121.11 121.11 121.11 145.24 121.11 121.11 121.11 
Shaft power kW 6.85 2.57 3.93 88.72 13.2 2.58 3.79 
Pump efficiency fraction 0.75 0.55 0.55 0.86 0.75 0.55 0.55 
NPSH available J/kg 0.00 98.44 0.00 -71.31 96.53 99.43 303.50 
Materials of Construction SS SS SS SS SS SS SS 
Inlet stream name 38 47 53 59 30 79 80 
Temperature C 58.28 25.00 29.55 114.82 25.00 25.00 25.02 
Pressure atm 1.98 1.00 2.97 1.00 1.00 1.00 3.00 
Mass Flows kg/hr 188343.30 25000.00 25074.85 28521.17 179798.62 25000.00 25000.00 
Mole Flows kmol/hr 7856.60 1387.71 1388.64 1583.16 7862.46 1387.71 1387.71 
Mass Density kg/m3 1045.88 997.17 993.65 946.94 1020.26 993.03 993.01 
Molar Vapor Fraction 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Outlet stream name 39 48 54 60 31 80 81 
Temperature C 57.96 25.09 29.68 117.46 25.05 25.02 25.01 
Pressure atm 3.00 3.00 6.00 3.00 3.00 3.00 5.93 
Mass Flows kg/hr 188343.30 25000.00 25074.85 28521.17 179798.62 25000.00 25000.00 
Mole Flows kmol/hr 7856.58 1387.71 1388.64 1583.16 7862.46 1387.71 1387.71 
Mass Density kg/m3 1046.18 997.24 993.71 944.91 1020.32 993.01 993.02 
Molar Vapor Fraction 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
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ตารางที่ 8.9 คุณสมบัติของอุปกรณ์ Compressor, Centrifugal 

Compressor C-201 C-214 C-302 C-301 C-308 
Design pressure Inlet atm 1.00 3.00 1.97 1.00 1.00 
Design pressure Outlet atm 2.00 8.51 5.92 2.00 3.00 
Design temperature Inlet C 5.00 10.00 83.46 25.00 0.00 
Design temperature Outlet C 70.48 110.06 236.69 113.97 102.83 
Isentropic outlet temperature C 52.83 84.57 192.84 89.34 75.74 
Materials of Construction SS SS SS SS SS 
Isentropic power requirement kW 248.47 143.74 543.37 171.61 148.16 
Net work required  kW 345.09 199.64 776.24 238.34 205.78 
Efficiency (polytropic / isentropic) used 0.72 0.72 0.70 0.72 0.72 
Inlet stream name 28 50 70 68 77 
Temperature C 5.00 10.00 83.46 25.00 0.00 
Pressure atm 1.00 3.00 1.97 1.00 1.00 
Mass Flows kg/hr 14983.22 8368.42 14349.25 10424.00 8343.21 
Mole Flows kmol/hr 516.80 190.71 523.49 325.76 190.11 
Mass Density kg/m3 1.28 5.77 1.85 1.31 1.97 
Molar Vapor Fraction 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Outlet stream name 29 51 71 69 78 
Temperature C 70.48 110.06 236.69 113.97 102.83 
Pressure atm 2.00 8.51 5.92 2.00 3.00 
Mass Flows kg/hr 14983.22 8368.42 14349.25 10424.00 8343.21 
Mole Flows kmol/hr 516.80 190.71 523.49 325.76 190.11 
Mass Density kg/m3 2.06 12.08 3.88 2.02 4.30 
Molar Vapor Fraction 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
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Compressor C-404 C-406 C-408 C-410 C-412 C-414 C-201 
Design pressure Inlet atm 1.00 3.96 9.88 27.65 80.94 240.82 1.00 
Design pressure Outlet atm 3.96 9.88 27.65 80.94 240.82 247.73 2.00 
Design temperature Inlet C 50.00 60.00 70.00 80.00 100.00 130.00 5.00 
Design temperature Outlet C 197.52 158.26 182.94 200.87 227.48 133.21 70.48 
Isentropic outlet temperature C 159.24 132.56 154.40 172.33 199.25 132.49 52.83 
Materials of Construction SS SS SS SS SS SS SS 
Isentropic power requirement kW 75.23 48.87 56.94 60.86 66.03 1.67 248.47 
Net work required  kW 104.49 67.87 79.08 84.53 91.71 2.32 345.09 
Efficiency (polytropic / isentropic) used 0.72 0.72 0.72 0.72 0.72 0.72 0.72 
Inlet stream name 83 85 87 89 91 93 28 
Temperature C 50.00 60.00 70.00 80.00 100.00 130.00 5.00 
Pressure atm 1.00 3.96 9.88 27.65 80.94 240.82 1.00 
Mass Flows kg/hr 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 14983.22 
Mole Flows kmol/hr 62.97 62.97 62.97 62.97 62.97 62.97 516.80 
Mass Density kg/ m3 0.75 2.88 7.01 19.38 55.00 144.70 1.28 
Molar Vapor Fraction 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Outlet stream name 84 86 88 90 92 94 29 
Temperature C 197.52 158.26 182.94 200.87 227.48 133.21 70.48 
Pressure atm 3.96 9.88 27.65 80.94 240.82 247.73 2.00 
Mass Flows kg/hr 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 14983.22 
Mole Flows kmol/hr 62.97 62.97 62.97 62.97 62.97 62.97 516.80 
Mass Density kg/ m3 2.03 5.53 14.65 41.12 109.88 146.75 2.06 
Molar Vapor Fraction 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
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9.  การวิเคราะห์ต้นทุนการลงทุน (Investment cost summary) 

การวิเคราะห์ต้นทุนการลงทุน จะใช้การตั้งสมมติฐานจาก 2 แหล่งอ้างอิง ได้แก่  
9.1 การประมาณต้นทุนการลงทุนที่อาศัยการตั้งสมมติฐานและหลักการ โดยอ้างอิงจากหลักการ

หน ั ง ส ื อ  Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition บทท ี ่  7  แล ะ  
Appendix. A [46] 

9.2 การประมาณต้นทุนการลงทุนที่อาศัยการตั้งสมมติฐานและหลักการ โดยอ้างอิงจากหลักการ
ร าย ง าน  Techno- Economic Analysis of Biochemical Scenarios for Production of Cellulosic 
Ethanol, National Renewable Energy Laboratory (NREL) [47] 

โดยตัวอย่างผลการคำนวณตามหลักการ 10.1 และ 10.2 จะแสดงสรุปการวิเคราะห์ต้นทุนการลงทุน 
(Capital investment) ของกรณีพ้ืนฐานใน Appendix E.2 
 
9.1  การวิเคราะห์ต้นทุนการลงทุน โดยอาศัยหลักการการประมาณต้นทุนการลงทุนอ้างอิงจากหนังสือ 
Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition  

ราคาต้นทุนการลงทุนทั้งหมด (Total capital investment, TCI) จะประกอบด้วย เงินลงทุนเริ่มต้น 
(Fixed capital investment, FCI) และ เงินทุนหมุนเวียน (Working capital, WC) คิดเป็น 17.5% ของเงิน
ลงทุนเริ่มต้น ซึ่งสามารถคำนวณได้จากสมการที่ (9.1) - (9.3) เริ่มต้นจากการประมาณราคาอุปกรณ์ โดยอาศัย
หลักการการประมาณราคาอ้างอิงจากหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, 
Third Edition โดยเงินลงทุนเริ ่มต้น (Fixed capital investment) ประมาณค่ารวมต้นทุนสำหรับ Total 
module cost (CTM) และสิ่งอำนวยความสะดวกเสริม (Auxilliary facilities cost, CM)  

Total module cost (CTM) ประกอบด้วย Total bare module cost (CBM), ค่าธรรมเนียมและเงิน
สำรองฉุกเฉินหากเกิดเหตุการณ์ที่ไม่คาดคิดและทำให้การดำเนินกระบวนการของโรงงานไม่สามารถดำเนินได้
เป็นปกต ิ

สิ่งอำนวยความสะดวกเสริม (Auxilliary facilities cost, CM) ประกอบด้วย ระบบสาธารณูปโภคและ
สิ่งอำนวยความสะดวกภายนอก เช่น ถังเก็บวัตถุดิบ ถังเก็บผลิตภัณฑ์ ระบบการผลิตสาธารณูปโภคสำหรับน้ำ
หล่อเย็น สารหล่อเย็น ไอน้ำ ระบบปรับปรุงสิ่งแวดล้อมส่วนกลางสำหรับระบบบำบัดของเสีย ระบบเผาไหม้
และระบบป้องกันอัคคีภัย การปรับปรุงและพัฒนาพื้นที่ สำหรับ ถนน ทางเดิน ที่จอดรถ การติดตั้งระบบไฟฟ้า 
ระบบน้ำดีและระบบน้ำเสีย การก่อสร้างตึกเสริม ตึกสำนักงาน โรงซ่อมแซม ห้องควบคุมและโกดัง [46] 

𝐶𝑇𝑀 = 1.18 ∑ 𝐶𝐵𝑀,𝑖

𝑛

1.18

 (9.1) 

𝐶𝐺𝑅 = 𝐶𝑇𝑀 + 0.05 ∑ 𝐶°
𝐵𝑀,𝑖

𝑛

1.18

 

 

(9.2) 

𝑇𝐶𝐼 = 𝐹𝐶𝐼 + 𝑊𝐶 
 

(9.3) 

 
การประมาณต้นทุนการลงทุนจะเริ่มต้นจากการวิเคราะห์ต้นทุนในการซื้ออุปกรณ์จากสมรรถนะของ

อุปกรณ์ในกระบวนการเคมีที่ถูกตั้งสมมติฐานสมรรถนะของอุปกรณ์ที่พึงควรจะมี หรือ ทราบคุณสมบัติโดย
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ละเอียดจากโปรแกรม Aspen Plus V.11 จาก AspenTech และทำงานในช่วงขอบเขตสมรรถนะของอุปกรณ์
ที่กำหนด ดังจะกล่าวต่อไปในส่วนสรุปราคาอุปกรณ์ (Equipment cost summary) 

 
9.2  การวิเคราะห์ต้นทุนการลงทุน โดยอาศัยหลักการการประมาณต้นทุนการลงทุนอ้างอิงจากรายงาน 
Techno-Economic Analysis of Biochemical Scenarios for Production of Cellulosic Ethanol 

ต้นทุนการลงทุนทั้งหมด (Total capital investment, TCI) ประกอบด้วย ต้นทุนการลงทุนเริ่มต้น
รวมกับเงินหมุนเวียน คิดเป็น 0.89 ของต้นทุนการลงทุนเริ่มต้น ซึ่งต้นทุนการลงทุนเริ่มต้น (Fixed capital 
investment, FCI) จะประกอบด้วยต้นทุนการลงทุนทางตรงและทางอ้อม (Total direct cost and indirect 
cost) รวมกับเงินสำรองฉุกเฉิน คิดเป็น 0.2 ของต้นทุนการลงทุนทางตรงและทางอ้อมโดยรวม  

ต้นทุนการลงทุนทางตรง (Direct cost) ได้แก่ ต้นทุนการลงทุนอุปกรณ์ โกดังที่คิดเป็น 0.015 เท่าของ
ราคาอุปกรณ์ที่ติดตั้งเรียบร้อยแล้ว และ ค่าใช้จ่ายในการปรับปรุงพื้นที่ คิดเป็น 0.09 เท่าของราคาอุปกรณ์ที่
ติดตั้งเรียบร้อยแล้ว  

ต้นทุนการลงทุนทางอ้อม (Indirect cost) ได้แก่ ค่าวิศวกรและผู้เชี่ยวชาญ คิดเป็น 0.32 ของราคา
อุปกรณ์ ค่าใช้จ่ายสำหรับการก่อสร้าง คิดเป็น 0.34 ของราคาอุปกรณ์ และค่าธรรมเนียมทางกฎหมายและ
ผู้รับเหมา คิดเป็น 0.89 ของราคาอุปกรณ์ [47] 
 การประมาณต้นทุนการลงทุนจะเริ่มต้นจากการประมาณราคาของอุปกรณ์ทั่วไปในกระบวนการเคมี 
ได ้ แก ่  Storage Tank,  Storage Tank Agitator,  Anaerobic digestor,  Plant Air Compressor,  MDEA 
stripper tower reflux pump,  Water stripper tower reflux pump,  Synthesis Gas Compressor, 
Water intercooler และ Air separator unit โดยการใช้ข้อมูลอัตราการไหลขาเข้าของอุปกรณ์ที่ต้องการ
เทียบกับอัตราการไหลขาเข้าของอุปกรณ์เดิมจากข้อมูลอ้างอิงและ Combustion Turbine - Electric 
Generator โดยใช้ข้อมูลกำลังไฟฟ้าที่อุปกรณผ์ลิตได้เทียบกับกำลังไฟฟ้าที่อุปกรณ์เดิมจากข้อมูลอ้างอิงผลิตได้ 
ดังจะกล่าวต่อไปในส่วนสรุปราคาอุปกรณ์ (Equipment cost summary) 
 

นอกจากนี้การจัดตั้งโรงงานจะต้องจัดซื้อที่ดิน โดยพื้นที่ที่ดินที่โครงการจำเป็นที่จะต้องใช้สำหรับ
ดำเนินกระบวนการผลิตจะได้จากการออกแบบแผนผังโรงงาน ดังที่แสดงข้างต้นในการออกแบบแผนผังโรงงาน 
(Preliminary Plot Plan) โดยจากการออกแบบจะสรุปได้ว่าพื้นที่ที่ดินและต้นทุนการลงทุนซื้อที่ดินในแต่ละ
กรณีจะเป็นไปตามตารางที่ 9.1 
ตารางที่ 9.1 สรุปต้นทุนการลงทุนซื้อที่ดินในแต่ละกรณี เมื่อราคาที่ดินไร่ละ 200000 บาท 

Scenario Base case Scenario 1 Scenario 2 Scenario 3 
Area (Rai) 29.07 25.45 26.34 26.34 
Cost (THB) 5,813,022.95 5,089,538.66 5,268,288.66 5,268,288.66 

 
จากการออกแบบกระบวนการเคมี การรวบรวมข้อมูลรายการอุปกรณ์ พื้นที่ที ่ดินต้องใช้ดำเนิน

โครงการนำไปสู่การวิเคราะห์ราคาอุปกรณ์ ต้นทุนการลงทุนทั้งหมด การรวบรวมข้อมูลปริมาณวัตถุดิบ 
ปริมาณการผลิตผลิตผลิตภัณฑ์ ปริมาณของเสีย ความต้องการคนงานในการดำเนินการกระบวนการ ทำให้ได้
การประมาณต้นทุนการผลิต และรายรับที่ได้จากการขายผลิตภัณฑ์ทั้งหมดที่ผลิตได้ จะสามารถสรุปในแต่ละ
กรณีได้ดังที่จะกล่าวในตารางสรุปผลการดำเนินโครงการในแต่ละกรณี โดยต้นทุนการลงทุน  (Investment 
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cost summary) ต้นทุนในการผลิต (Operating cost summary) ปริมาณการผลิต รายร ับและข้อมูล
วิเคราะห์เชิงเศรษฐศาสตร์ในแต่ละกรณีจะแสดงในตารางสรุปผลกรณีพ้ืนฐาน กรณีศึกษาที่ 1-3 ตามลำดับ 

ทั้งนี ้การคำนวณต้นทุนการลงทุนอุปกรณ์ ต้นทุนการผลิต รายรับของกรณีพื ้นฐานจะแสดงใน 
Appendix.. E.1, E.3, E.4 ตามลำดับ  

จากกรณีพื้นฐานจะต้องใช้ต้นทุนสำหรับวัตถุดิบมากกว่ากรณีศึกษาที่ 1-3 เนื่องจากจะต้องลงทุนซื้อ
แก๊สออกซิเจนสำหรับการเผาไหม้ในกระบวนการ Combined heat and power unit และ แก๊สไนโตรเจน
สำหรับไล่แก๊สออกซิเจนสำหรับการเผาไหม้พลาสติกในกระบวนการ Pyrolysis แต่อย่างไรก็ตามในกรณีศึกษา
ที่ 1 และ 2 เมื่อเพิ่มกระบวนการผลิต Air separation unit ส่งผลให้ต้องใช้ไฟฟ้าในการดำเนินกระบวนการ
ผลิตเพ่ิมข้ึน ถึงแม้ได้มีการปรับปรุงกระบวนการ Combined heat and power unit เพ่ือให้ผลิตกระแสไฟฟ้า
ภายในโรงงานเพิ่มขึ้น แต่ยังคงทำให้ไฟฟ้าที่ขายสู่ชุมชนมีปริมาณลดลง ในขณะที่ต้องใช้สารหล่อเย็นเพิ่มขึ้น 
เพื ่อลดอุณหภูมิของแก๊สที ่ถูกอัดจนร้อนอีกด้วย ทำให้ต้นทุนสาธารณูปโภคเพิ ่มขึ ้น และการเพิ ่ม Air 
separation unit ทำให้เพิ่มต้นทุนค่าแรงคนงานที่ใช้ในการดำเนินกระบวนการอีกด้วย 

การศึกษากรณีศึกษาที่ 3 เมื่อทำ Heat integration ส่งผลให้ต้นทุนสาธารณูปโภคลดลง และกระแส
เงินที่จะเกิดขึ้นในช่วงระยะเวลาดำเนินโครงการ 20 ปี จะนำไปสู่การพิจารณาในเชิงเศรษฐศาสตร์ซึ่งจะเป็น
ส่วนหนึ่งในการประกอบการตัดสินใจความเหมาะสมของการลงทุนในแต่ละกรณี  ดังที่จะกล่าวในส่วนการ
วิเคราะห์ทางเศรษฐศาสตร์ (Economic analysis) การวิเคราะห์ผลกำไร (Profit analysis) และการวิเคราะห์
ความอ่อนไหวของโครงการ (Sensibility analysis) กรณีศึกษาที่ 3 กรณีเพิ่ม Air Separation Unit  ต่อจาก 
Base case และแบ่งขาย CO2 สำหรับการผลิตวัสดุก่อสร้างด้วยอัตราส่วน 0.15 ของ CO2 ที่ผลิตได้ เมื่อทำ 
Heat integration เป็นกรณีศึกษาที่มีความน่าสนใจในการลงทุนมากขึ้นเมื่อเทียบกับกรณีศึกษาท่ี 2 

ทั้งนี้สำหรับกรณีศึกษาที่ 1-3 จำเป็นที่จะต้องลงทุนเพิ่มหน่วย Air separation unit ที่ส่งผลต่อต้นทุน
การลงทุนทั้งหมด และสำหรับกรณีท่ี 3 เมื่อทำ Heat integration ส่งผลให้ต้องเพ่ิมจำนวน Heat exchanger 
สำหรับการแลกเปลี่ยนความร้อนระหว่างกระแสกระบวนการมากข้ึน
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กรณีพื้นฐาน 
 

Production Investment cost summary 
Gas fuel production 9,271.48 ton/year Land cost 

CBG production 8,918.39 ton/year Area 29.07 Rai 

Overall electricity 
production 

1,900.96 MWh in  
a month 

Total land cost 5,813,022.95 THB 

Installed equipment cost (THB) 

Fertilizer production 139,649.52 ton/yr Pretreatment 1,243,563,572.07 

Pure carbon dioxide gas 
production 

120,323.75 ton/yr Anaerobic Digestion 194,421,410.61 

Biogas Cleaning 401,387,796.68 

P-oil production 21,551.19 ton/yr Combined Heat and Power 
Unit 

1,480,179,302.31 

Hot gas from pyrolysis 7,294.25 ton/yr Biogas Upgrading 452,977,890.98 
Operating cost summary (THB/yr) Pyrolysis unit  319,372,448.28 

Cassava waste 24,000,000.00     Wastewater treatment 605,175.89 

Food waste 8,814,600.00  Total installed  
equipment cost 

4,092,507,596.81 

Mixed plastic waste 3,315,568.48  
Water 5,179,856.97  The sum of fixed capital 

investment minus the  
cost of land 

7,182,653,621.46 
MDEA 81,168,960.11  
Oxygen gas 322,234,826.97  
Nitrogen gas 494,096.36  The sum of working capital 1,213,958,689.84 

Compressed air 141,170.30  Total capital investment 8,396,612,311.30 

Zinc losses 33,704,586.97    
Total raw material cost 479,053,666.17  Revenue 3,387,786,370.15 THB/yr 
Steam 2,455,384.30  Gross profit with 

depreciation 
743,498,368.20 THB/yr 

Cooling water 460.96  
Refrigeration 1,000,183.95  Gross profit without 

depreciation 
743,498,368.20 THB/yr 

Total utility 3,456,029.21  
Waste water treatment 11,123.51  Net profit  594,798,694.56 THB/yr 
Ash 20,545,472.12  Net present value 2599.67 MTHB 

Total waste treatment 20,556,595.63  Discounted value of land 
+ working capital 

186.26 MTHB 
Total operating Labor 5,265,000.00  
The cost of manufacturing 2,644,288,001.95  Discounted payback period 10.40 years 
The cost of manufacturing 
without depreciation 

1,926,022,639.81 
 

Internal Rate of Return (After-Tax) 14% 

 
 

 



64 
 

กรณีศึกษาที่ 1 
กรณีศึกษาการเพ่ิม Air Separation Unit ต่อจากกรณีพ้ืนฐาน 

 
Production Investment cost summary 

Gas fuel production 9,271.48 ton/year Land cost 

CBG production 8,918.39 ton/year Area 25.45 Rai 

Overall electricity 
production 

970.38 MWh in  
a month 

Total land cost 5089538.66 THB 

Installed equipment cost (THB) 

Fertilizer production 139,649.52 ton/yr Pretreatment 1,243,563,572.07 

Pure carbon dioxide gas  120,323.75 ton/yr Anaerobic Digestion 194,421,410.61 

P-oil production 21,551.19 ton/yr Biogas Cleaning 401,387,796.68 

Hot gas from pyrolysis 7,294.25 ton/yr Combined Heat and Power 
Unit 

1,526,097,187.14 

   Biogas Upgrading 452,977,890.98 
Operating cost summary (THB/yr) Pyrolysis unit  319,372,448.28 

Cassava waste 24,000,000.00     Wastewater treatment 605,175.89 

Food waste 8,814,600.00  Air-separation unit 481,969,224.34 

Mixed plastic waste 3,315,568.48  Total installed  
equipment cost 

4,620,394,705.98 

Water 5,179,856.97  
MDEA 81,168,960.11  The sum of fixed capital 

investment minus the  
cost of land 

8,231,503,104.70 
Oxygen gas -  
Nitrogen gas -  
Compressed air 141,170.30  The sum of working capital 1,371,147,644.23 

Zinc losses 33,704,586.97  Total capital investment 9,602,650,748.93 

Total raw material cost 156,324,742.84  Revenue 3,337,534,655.91 THB/yr 
Steam 2,455,384.30  Gross profit with 

depreciation 
794,355,395.24 THB/yr 

Cooling water 460.96  
Refrigeration 1,493,949.27  Gross profit without 

depreciation 
1,617,505,705.71 THB/yr 

Total utility 3,921,825.23  
Waste water treatment 11,123.51  Net profit  635,484,316.19 THB/yr 
Ash 20,545,472.12  Net present value 2584.67 MTHB 

Total waste treatment 20,556,595.63  Discounted value of land 
+ working capital 

208.90 MTHB 
Total operating Labor 5,850,000.00  
The cost of manufacturing 2,543,179,260.67  Discounted payback period 11.06 years 
The cost of manufacturing 
without depreciation 

1,720,028,950.20 
 

Internal Rate of Return (After-Tax) 14% 
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กรณีศึกษาที่ 2 

กรณเีพ่ิม Air Separation Unit ต่อจากกรณีพ้ืนฐานและแบ่งขาย CO2 gas สำหรับการผลิตวัสดุก่อสร้างด้วย
อัตราส่วน 0.15 ของ CO2 ที่ผลิตได้ 

 
Production Investment cost summary 

Gas fuel production 9,271.48 ton/year Land cost 

CBG production 8,918.39 ton/year Area 26.34 Rai 

Overall electricity 
production 

970.38 MWh in  
a month 

Total land cost 5268288.66 THB 

Installed equipment cost (THB) 

Fertilizer production 139,649.52 ton/yr Pretreatment 1,243,563,572.07 

Pure carbon dioxide gas  102,275.18 ton/yr Anaerobic Digestion 194,421,410.61 

Concrete building materials 18,048.56 ton/yr Biogas Cleaning 401,387,796.68 

P-oil production 21,551.19 ton/yr Combined Heat and Power 
Unit 

1,526,097,187.14 

Hot gas from pyrolysis 7,294.25 ton/yr Biogas Upgrading 452,977,890.98 
Operating cost summary (THB/yr) Pyrolysis unit  319,372,448.28 

Cassava waste 24,000,000.00     Wastewater treatment 605,175.89 

Food waste 8,814,600.00  Air-separation unit 481,969,224.34 

Mixed plastic waste 3,315,568.48  Total installed  
equipment cost 

4,092,507,596.81 

Water 5,179,856.97  
MDEA 81,168,960.11  The sum of fixed capital 

investment minus the  
cost of land 

8,231,503,104.70 
Oxygen gas -  
Nitrogen gas -  
Compressed air 141,170.30  The sum of working capital 1,371,147,644.23 

Zinc losses 33,704,586.97  Total capital investment 9,602,650,748.93 

Total raw material cost 156,324,742.84  Revenue 2,982,981,491.06 THB/yr 
Steam 2,455,384.30  Gross profit with 

depreciation 
439,802,230.39 THB/yr 

Cooling water 460.96  
Refrigeration 1,493,949.27  Gross profit without 

depreciation 
1,262,952,540.86 THB/yr 

Total utility 3,921,825.23  
Waste water treatment 11,123.51  Net profit  351,841,784.32 THB/yr 
Ash 20,545,472.12  Net present value 46.63 MTHB 

Total waste treatment 20,556,595.63  Discounted value of land 
+ working capital 

209.08 MTHB 
Total operating Labor 5,850,000.00  
The cost of manufacturing 2,543,005,621.19  Discounted payback period 19.28 years 
The cost of manufacturing 
without depreciation 

1,720,028,950.20 
 

Internal Rate of Return (After-Tax) 10% 
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กรณีศึกษาที่ 3 
กรณเีพ่ิม Air Separation Unit  ต่อจาก Base case และแบ่งขาย CO2 สำหรับการผลิตวัสดุก่อสร้างด้วย

อัตราส่วน 0.15 ของ CO2 ที่ผลิตได้ เมื่อทำ Heat integration 
Production Investment cost summary 

Gas fuel production 9,271.48 ton/year Land cost 

CBG production 8,918.39 ton/year Area 26.34 Rai 

Overall electricity 
production 

970.38 MWh in  
a month 

Total land cost 5268288.66 THB 

Installed equipment cost (THB) 

Fertilizer production 139,649.52 ton/yr Pretreatment 1,243,563,572.07 

Pure carbon dioxide gas  102,275.18 ton/yr Anaerobic Digestion 194,421,410.61 

Concrete building materials 18,048.56 ton/yr Biogas Cleaning 234,516,841.61 

P-oil production 21,551.19 ton/yr Combined Heat and Power 
Unit 

1,525,070,061.45 

Hot gas from pyrolysis 7,294.25 ton/yr Biogas Upgrading 452,365,927.82 
   Pyrolysis unit  319,372,448.28 

Operating cost summary (THB/yr) Wastewater treatment 605,175.89 
Cassava waste 24,000,000.00     Air-separation unit 481,969,224.34 

Food waste 8,814,600.00  Heat exchanger unit 358,343,402.64 

Mixed plastic waste 3,315,568.48  Total installed  
equipment cost 

4,810,228,064.72 

Water 5,179,856.97  
MDEA 81,168,960.11  The sum of fixed capital 

investment minus the  
cost of land 

8,506,254,674.30 
Oxygen gas -  
Nitrogen gas -  
Compressed air 141,170.30  The sum of working capital 1,419,229,168.91 

Zinc losses 33,704,586.97  Total capital investment 9,925,483,843.22 

Total raw material cost 156,324,742.84  Revenue 3,177,125,269.46 THB/yr 
Steam -  Gross profit with 

depreciation 
 561,053,849.45 THB/yr 

Cooling water 460.96  
Refrigeration 638,209.68  Gross profit without 

depreciation 
 1,411,679,316.88 THB/yr 

Total utility 638,670.64  
Waste water treatment 11,123.51  Net profit   448,843,079.56 THB/yr 
Ash 20,545,472.12  Net present value 809.21 MTHB 

Total waste treatment 20,556,595.63  Discounted value of land 
+ working capital 

216.23 MTHB 
Total operating Labor 5,850,000.00  
The cost of manufacturing 2,616,071,420.01  Discounted payback period 15.78 years 
The cost of manufacturing 
without depreciation 

1,765,445,952.58 
 

Internal Rate of Return (After-Tax) 11% 
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10.  การวิเคราะห์ทางเศรษฐศาสตร์ (Economic analysis) 
  
 การวิเคราะห์ทางเศรษฐศาสตร์จะเป็นอีกหนึ่งตัวช่วยสำหรับพิจารณาความเหมาะสมในกรณีต่าง ๆ 
โดยการวิเคราะห์กระแสเงินที่เกิดขึ้นในแต่ละปีในช่วงระยะเวลาโครงการที่สนใจ ในโครงการนี้การวิเคราะห์ผล
กำไรจะพิจารณาจากระยะคืนทุน (Discounted payback period, DPBP) มูลค่าปัจจุบันสุทธิ (Net present 
value, NPV) และผลตอบแทนที่ได้รับจากโครงการ (Discounted cash flow rate of return, DCFROR) 
ทั้งนีว้ิธีการวิเคราะห์ทางเศรษฐศาสตร์ (Economic analysis) และการวิเคราะห์ผลกำไร (Profit analysis) จะ
อ้างอิงจากหลักการวิเคราะห์จากหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, 
Third Edition บทที่ 9  และบทที่ 10 ตามลำดับ  
 
10.1  การสมมติฐานสำหรับการวิเคราะห์ทางเศรษฐศาสตร์วิศวกรรม  

การวิเคราะห์ทางเศรษฐศาสตร์วิศวกรรมในรายงานฉบับนี้ใช้การคำนวณอย่างง่าย โดยไม่คิดค่าเงิน
เฟ้อ (Inflation) และกำหนดให้กระแสเงินเข้าออกที่ช่วงเวลาจบปีใด ๆ และ โรงงานสามารถเริ่มต้นดำเนิน
กระบวนการผลิตได้ตั้งแต่จบปีที่ 0 และดำเนินโครงการ 20 ปี อัตราคิดลด (Discount rate, i) 10% กำหนดให้
ค่าเสื่อมราคา (Depreciation, dk) ในระยะเวลา 5 ปี ตั้งแต่ต้นปีที่ 1 โดยวิธี 5 MACRS [46] คิดอัตราภาษี 
(Taxation rate, t)  20 % [48] และมูลค่าที ่คาดว่าจะขายสินทรัพย์ถาวรนั ้นได้เมื ่อหมดอายุการใช้งาน 
(Salvage value, Sa) เท่ากับราคาที่ดินที่ซื้อ ณ เวลาเริ่มต้นโครงการ        

 
โดยตารางการคำนวณกระแสเงินที่เกิดขึ้นในช่วงระยะเวลาโครงการ 20 ปี ของกรณีพ้ืนฐานจะแสดง

ใน Appendix E.5 
 
10.2  การพิจารณาการดำเนินโครงการเชิงเศรษฐศาสตร์และผลกำไร 

 
สำหรับการวิเคราะห์เชิงเศรษฐศาสตร์และการวิเคราะห์ผลกำไรจะต้องพิจารณาลักษณะผลตอบแทน

ที่ได้รับด้วยหลายปัจจัยประกอบการตัดสินใจของนักลงทุน โดยการพิจารณามูลค่าปัจจุบันสุทธิ (Net Present 
Value, NPV) ในเชิงการลงทนุควรเลือกการลงทุนที่ให้ผลตอบแทนมูลค่าปัจจุบันสุทธิที่เป็นบวกและมีค่าสูงสุด
เพื่อให้ได้การลงทุนได้ประกอบการสูงสุด หรือนักลงทุนต้องการให้โครงการได้รับเงินลงทุนคืนในระยะเวลาสั้น 
มูลค่าของทรัพย์สินเท่ากับราคาที่ดินและเงินทุนหมุนเวียนโดยตั้งสมมติฐานว่าจะไม่เสื่อมราคาไปตามเวลา จึง
ควรเลือกโครงการที ่มีระยะคืนทุน (Discounted Pay Back Period, DPBP) ต่ำ นอกจากนี้หากนักลงทุน
ต้องการผลกำไรตอบแทนสูง ในเชิงการลงทุนควรเลือกโครงการที ่ให้ผลตอบแทนที่ได้รับจากโครงการ 
(Discounted Cash Flow Rate of Return, DCFROR) สูง โดยผลการศึกษากระแสเงินที ่เกิดขึ ้นในช่วง
ระยะเวลาดำเนินโครงการ 20 ปี ของแต่ละกรณี จะแสดงดังรูปที่ (10.1) – (10.4) 
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รูปที่ 10.1 แสดงกระแสเงินที่เกิดข้ึนในช่วงระยะเวลาดำเนินโครงการ 20 ปี ของกรณีพ้ืนฐาน 

 
สรุปผล  ราคาที่ดิน (Discounted Land) และเงินทุนหมุนเวียน (WC) 186.26 ล้านบาท 
  ระยะคืนทุน (DPBP) 10.40 ปี 
  มูลค่าปัจจุบันสุทธิ (NPV) 2599.67 ล้านบาท 
  ผลตอบแทนที่ได้รับจากโครงการ (DCFROR) 15%  

 
รูปที่ 10.2 แสดงกระแสเงินที่เกิดขึ้นในช่วงระยะเวลาดำเนินโครงการ 20 ปี ของกรณีศึกษาที่ 1 
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สรุปผล  ราคาที่ดิน (Discounted Land) และเงินทุนหมุนเวียน (WC) 208.90 ล้านบาท 
  ระยะคืนทุน (DPBP) 11.06 ปี 
  มูลค่าปัจจุบันสุทธิ (NPV) 2584.67 ล้านบาท 
  ผลตอบแทนที่ได้รับจากโครงการ (DCFROR) 14%  

 
รูปที่ 10.3 แสดงกระแสเงินที่เกิดข้ึนในช่วงระยะเวลาดำเนินโครงการ 20 ปี ของกรณีศึกษาที่ 2

 
 

สรุปผล  ราคาที่ดิน (Discounted Land) และเงินทุนหมุนเวียน (WC) 209.8 ล้านบาท 
  ระยะคืนทุน (DPBP) 19.28 ปี 
  มูลค่าปัจจุบันสุทธิ (NPV) 46.63 ล้านบาท 
  ผลตอบแทนที่ได้รับจากโครงการ (DCFROR) 10%  
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รูปที่ 10.4 แสดงกระแสเงินที่เกิดข้ึนในช่วงระยะเวลาดำเนินโครงการ 20 ปี ของกรณีศึกษาที่ 3 

 
 
สรุปผล  ราคาที่ดิน (Discounted Land) และเงินทุนหมุนเวียน (WC) 216.23 ล้านบาท 
  ระยะคืนทุน (DPBP) 15.78 ปี 
  มูลคา่ปัจจุบันสุทธิ (NPV) 809.21 ล้านบาท 
  ผลตอบแทนที่ได้รับจากโครงการ (DCFROR) 11%  

 
จากรูปแสดงกระแสเงินที่เกิดข้ึนในช่วงระยะเวลาดำเนินโครงการ 20 ปี กระแสเงินแบบไม่คิดอัตราคิด

ลด (Nondiscounted Cash Flow) การคิดกระแสเงิน โดยไม่พิจารณามูลค่าของทรัพย์สินตามช่วงเวลา แต่ใน
ความเป็นจริง มูลค่าทรัพย์สินที่มีอยู่ในปัจจุบันจะลดลงตามระยะเวลา โดยถึงแม้ว่ากระแสเงินแบบไม่คิดอัตรา
คิดลดจะมากกว่ากระแสเงินแบบคิดอัตราคิดลดเล็กน้อย ก็ส่งผลต่อการสะสมของกระแสเงินสด ดังจะเห็นจาก
รูปที่ 10.1 – 10.4 กระแสเงินสะสมแบบไม่คิดอัตราคิดลด (Discount rate, i = 0%) จะมากกว่ากระแสเงิน
สะสมแบบคิดอัตราคิดลด (Discount rate, i = 10%) มากขึ้นตามระยะเวลา ซึ่งจะส่งผลต่อการพิจารณา
มูลค่าปัจจุบันสุทธิ ดังนั้นจึงควรพิจารณาถึงอัตราคิดลดร่วมด้วย  

นอกจากนี ้การตั ้งสมมติฐานอัตราคิดลดแตกต่างกันอาจจะส่งผลต่อการเลือกตัดสินใจดำเนิน
กระบวนการของกรณีต่างๆ การคิดผลตอบแทนที่ได้รับจากโครงการ (Discounted Cash Flow Rate of 
Return, DCFROR) โดยคิดจากกระแสเงินแบบไม่คิดอัตราคิดลดจะมีเป็นส่วนหนึ่งที่จะช่วยเปรียบเทียบเชิง
เศรษฐศาสตร์ของกรณีต่างๆ ได้ 

จากผลการศึกษาพบว่าในการวิเคราะห์เชิงเศรษฐศาสตร์ หากต้องการให้โครงการได้รับเงินลงทุนคืน
ในระยะเวลาสั้น มูลค่าปัจจุบันสุทธิสูงสุดและผลตอบแทนที่ได้รับจากโครงการสูงสุดจะทำให้ควรเลือกกรณี
พื้นฐานดังสรุปข้อมูลจากรูปที่ 10.1 แต่อย่างไรก็ตามหากพิจารณาในปัจจัยอื่นๆ เช่น การตอบสนองต่อความ
ต้องการของตลาด ความหลากหลายของผลิตภัณฑ์ ความต้องการนำระบบเศรษฐกิจแบบหมุนเวียนปรับ
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ประยุกต์ให้เกิดระบบ Circular City การผลิตภัณฑ์มากเกินความต้องการจะทำให้เกิดความเสียหายต่อการ
ลงทุนได้ เช่น ผลิตภัณฑ์คงเหลือในกระบวนการจนกระทั่งทำให้คุณภาพของผลิตภัณฑ์เปลี่ยนแปลงไป ไม่
สามารถขายผลิตภัณฑ์ให้ได้รายรับตามที่คาดการณ์ จะทำให้เกิดความเสียหายต่อการลงทุนได้ ดังนั้นการ
ตัดสินใจเลือกลงทุนจำเป็นที่จะต้องใช้ปัจจัยอื่นๆ พิจารณาร่วมกับการวิเคราะห์เชิงเศรษฐศาสตร์ด้วย 

โดยหากพิจารณากรณีการศึกษาที่ 3 ถึงแม้ว่าโครงการได้รับเงินลงทุนคืนในระยะเวลานานกว่า มูลค่า
ปัจจุบันสุทธิต่ำกว่าและผลตอบแทนที่ได้รับจากโครงการต่ำกว่าเมื่อเทียบกับกรณีพ้ืนฐานและกรณีการศึกษาที่ 
1 แต่เมื่อพิจารณาถึงความหลากหลายของผลิตภัณฑ์ การแบ่งขาย CO2 สำหรับการผลิตวัสดุก่อสร้างด้วย
อัตราส่วน 0.15 ของ CO2 ที่ผลิตได้ ตอบสนองความต้องการของผลิตภัณฑ์สำหรับการพัฒนาสิ่งก่อสร้าง สิ่ง
อำนวยความสะดวกของเมืองตอบสนองต่อความต้องการสร้างระบบเศรษฐกิจแบบหมุนเวียน นอกจากนี้เมื่อ
ทำ Heat integration จะทำให้ปริมาณการใช้พลังงานในการดำเนินกระบวนการลดลง ในขณะที่ได้ผลิตภัณฑ์
เท่าเดิม จะช่วยตอบสนองต่อความคุ้มค่าเชิงพลังงานและความยั่งยืนในการดำเนินโครงการอีกด้วย 
 

 
10.3  การวิเคราะห์ความอ่อนไหว (Sensibility Analysis) 
 การวิเคราะห์ความอ่อนไหวของโครงการ จะเป็นส่วนหนึ่งที่สนับสนุนการตัดสินใจ เลือกทางเลือกที่
ศึกษา เนื่องจากการประมาณการในอนาคตอาจจะไม่ถูกต้อง ทำให้การวิเคราะห์เชิงเศรษฐศาสตร์ไม่เที่ยงตรง 
เนื ่องจากความอ่อนไหวของการประมาณราคาอุปกรณ์ รายรับ และราคาการบำบัดของเสีย ดังนั ้นการ
วิเคราะห์ความอ่อนไหวของโครงการเป็นการศึกษาการเปลี่ยนแปลงของมูลค่าปัจจุบันสุทธิที่จะส่งผลต่อการ
ตัดสินใจทางเลือกเปลี่ยนแปลงเพิ่มขึ้นหรือลดลง 5% 10% 15% และ 20% จากการคาดการณ์ จะส่งผลต่อ
การตัดสินใจทางเลือกเปลี่ยนแปลงไปหรือไม่ โดยใช้การพิจารณาการวิเคราะห์ความอ่อนไหว อันจะเป็นการ
พิจารณาตัดสินใจยอมรับความไม่เที่ยงตรงท่ีอาจจะเกิดข้ึนได้และควบคู่กับปัจจัยอื่นๆ 
 จากการศึกษาพบว่า ในกรณีพ้ืนฐาน ดังรูปที ่10.5 เมื่อเปรียบเทียบระหว่างการเปลี่ยนแปลงของราคา
ต้นทุนอุปกรณ์ ต้นทุนการบำบัดของเสียและรายรับ พบว่า รายรับจะส่งผลต่อมูลค่าปัจจุบันสุทธิอย่างมี
นัยสำคัญ โดยมูลค่าปัจจุบันสุทธิติดลบเมื่อรายรับลดลง 11% โดยมูลค่าปัจจุบันสุทธิติดลบ หมายถึง ในเชิงการ
ลงทุนนั้นไม่ควรลงทุน และควรเลือกการลงทุนที่มีให้ผลตอบแทนมูลค่าปัจจุบันสุทธิที่เป็นบวกและมีค่าสูงสุด 
ซึ่งผลการศึกษาความอ่อนไหวของกรณีพ้ืนฐานจะให้ผลใกล้เคียงกับกรณกีารศึกษาที่ 1 ดังรูปที่ 10.6  ถึงแม้ว่า
ได้เพ่ิมกระบวนการ Air separation unit จากกรณีพ้ืนฐาน  

สำหรับกรณีการศึกษาที่ 2 ดังรูปที่ 10.7 จะพบว่าเมื่อรายรับลดลง ต้นทุนการลงทุนอุปกรณ์เพิ่มขึ้น 
หรือต้นทุนการบำบัดของเสียเพิ ่มขึ ้นจากเดิม จะส่งผลให้มูลค่าปัจจุบันสุทธิติดลบ แสดงให้เห็นว่ากรณี
การศึกษาที่ 2 มีความอ่อนไหวเชิงเศรษฐศาสตร์สูง เนื่องจากราคาขายแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์เป็นวัสดุ
ก่อสร้างต่ำ ดังนั้นอัตราส่วนการขายแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์สำหรับวัสดุก่อสร้างต่อแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์
เกรดโรงงานไม่ควรมากกว่า 0.15 สำหรับโครงการนี้  

ในขณะที่กรณีการศึกษาที่ 3 ดังรูปที่ 10.8 รายรับจะส่งผลให้มูลค่าปัจจุบันติดลบเมื่อรายรับลดลง 
4% หรือเมื่อต้นทุนการลงทุนอุปกรณ์ ต้นทุนการบำบัดของเสียเพิ่มขึ้น 7% และ 9% ของการคาดการณ์ 
ตามลำดับ เมื่อเกิดความอ่อนไหวเนื่องจากการเปลี่ยนแปลงรายรับนี้ส่งผลต่อการตัดสินใจในเชิงเศรษฐศาสตร์ 
แต่ทั้งนี้การทำโครงการควรจะทำการวิเคราะห์เชิงเศรษฐศาสตร์ทั้งนี้ข้อมูลเหล่านี้จะถูกพิจารณาร่วมกับปัจจัย
อื่นๆ เช่น ระยะเวลาคืนทุน ผลตอบแทนที่ได้รับจากโครงการ รวมถึงปัจจัยอื่นๆ เช่น การตอบสนองต่อความ
ต้องการของตลาด ความต้องการนำระบบเศรษฐกิจแบบหมุนเวียนปรับประยุกต์ให้เกิดระบบ Circular city  
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รูปที่ 10.5 แสดงความอ่อนไหวของกรณีพ้ืนฐาน

 

 
รปูที่ 10.6 แสดงความอ่อนไหวของกรณีการศึกษาที่ 1 กรณศีึกษาการเพ่ิม Air Separation Unit ต่อจากกรณี
พ้ืนฐาน 

 
 
รูปที่ 10.7 แสดงความอ่อนไหวของกรณกีารศึกษาที่ 2 กรณีเพ่ิม Air Separation Unit ต่อจากกรณีพ้ืนฐาน
และแบ่งขาย CO2 gas สำหรับการผลิตวัสดุก่อสร้างด้วยอัตราส่วน 0.15 ของ CO2 ที่ผลิตได้ 
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รูปที่ 10.8 แสดงความอ่อนไหวของกรณกีารศึกษาที่ 3 กรณีเพ่ิม Air Separation Unit  ต่อจาก Base case 
และแบ่งขาย CO2 สำหรับการผลิตวัสดุก่อสร้างด้วยอัตราส่วน 0.15 ของ CO2 ที่ผลิตได้ เมื่อทำ Heat 
integration 
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  11. ความปลอดภยั อาชีวอนามัยและสิ่งแวดล้อม (Safety, Health and Environment considerations) 
 

 การประเมินความปลอดภัย อาชีวอนามัยและสิ่งแวดล้อมในการกระบวนการผลิตสามารถแบ่งออกเป็น 3 ด้าน 1. ด้านอาชีวอนามัย โดยการประเมินความ
อันตรายของสารตลอดทั้งกระบวนการผลิต ผลกระทบต่อสุขภาพและแนวทางในการป้องกัน 2. ด้านสิ่งแวดล้อม มีการปรับใช้ข้อกำหนดและมาตรฐานของน้ำเสีย
และอากาศเสียของประเทศไทยในการควบคุมการปล่อยของเสียในกระบวนการผลิตตลอดจนรูปแบบในการกำจัดของเสีย  3. ด้านความปลอดภัย โดยการประเมิน
ความอันตรายของระดับอุณหภูมิและความดันที่ใช้กระบวนการผลิตรวมถึงการประเมินความเส่ียง บ่งชี้ความอันตรายและแนวทางในการควบคุมการผลิต (Hazard 
and Operability Studied, HAZOP) 

 

 11.1 การประเมินความอันตรายของสารในกระบวนการผลิตและผลกระทบต่อสุขภาพ  
  11.1.1 ข้อมูลความเป็นอันตรายของสารในกระบวนการผลิต 
 

 ตารางท่ี 11.1  แสดงความอันตรายของสารในกระบวนการผลิตตามเอกสารข้อมูลความปลอดภัยของสารเคมี แสดงใน Appendix G. 
 

สารเคมี การเกิดอัคคีภัยและการระเบิด อันตรายต่อสุขภาพ อันตรายต่อสิ่งแวดล้อม 
Hydrogen Sulfide 

(H2S) [49] 
 
 

 

- แก๊สไวไฟและสามารถระเบิดได้หากได้รับความร้อน
และสภาวะความดันสูง 
- สารดับเพลิงที่เหมาะสม เช่น คาร์บอนไดออกไซด์ , 
สารเคมีแห้ง 

- ระคายเคืองต่อระบบทางเดินหายใจเมื่อสูบ
ดมโดยตรง 
- กรณีสัมผัสที่ระดับความเข้มข้นสูง อาจมี
อาการเจ็บแน่นหน้าอก ความดันโลหิตต่ำ 
หมดสติอย่างเฉียบพลัน 
 

- เป็นพิษร้ายแรงต่อสิ ่งมีช ีว ิตในน้ำเมื่อ
ปล่อยสู่สิ่งแวดล้อม 
-  แก ๊สไฮโดรเจนซ ัลไฟด ์ เม ื ่ อระ เหยสู่
บรรยากาศก ่อให ้ เก ิดละอองของกรด
กำมะถันกระจายอยู่ในอากาศ 

Ammonia 
(NH3) [50] 

 
 
 

- สามารถลุกติดไฟได้เองและสามารถขยายตัวได้อย่าง
รวดเร็วเมื่อเกิดการรั่วไหลและเกิดระเบิดได้เมื่อได้รับ
ความร้อน 
- สารดับเพลิงที่เหมาะสม เช่น คาร์บอนไดออกไซด์, 
สารเคมีแห้ง, ละอองน้ำและโฟม 

- เกิดการชักกระตุกของกล้ามเนื้อและระบบ
หายใจ ทำให้ร ่างกายขาดออกซิเจนอย่าง
รวดเร็วเมื่อได้รับสารเคมีเข้าสู่ร่างกายปริมาณ
มาก 
- เมื ่อสัมผัสโดยตรงทําให้ผิวหนังไหม้อย่าง
รุนแรงและทําลายดวงตา 
 

- เป็นพิษต่อระบบน้ำหลีกเลี่ยงการปล่อยสู่
สิ่งแวดล้อม 
- ไม่ควรปล่อยสู ่บรรยากาศ ซึ ่งสารเคมี
สามารถดักจับไอน้ำเกิดสารพิษและสารกัด
กร่อนซึ่งก่อให้เกิดอันตราย 
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สารเคมี การเกิดอัคคีภัยและการระเบิด อันตรายต่อสุขภาพ อันตรายต่อสิ่งแวดล้อม 
Carbon dioxide 

(CO2) [51] 
 
 
 
 
 

- เกิดระเบิดได้เม่ือสัมผัสกับไฟและสภาวะความดันสูง  
- สารดับเพลิงที่เหมาะสม เช่น คาร์บอนไดออกไซด์, 
โฟม, สารดับเพลิงชนิดผง 

- สารเคมีที ่ม ีความดันสูงและอุณหภูมิต่ำ         
อาจทำให้เกิดแผลไหม้หรือบาดเจ็บจากความ
เย็นเมื่อสัมผัส 
- เกิดอาการขาดอากาศหายใจและสูญเสีย
ความสามารถในการเคลื ่อนไหวหากสูดดม
สารเคมีที่ความเข้มข้นสูง 

- ไม่เป็นมลพิษทางน้ำแต่ไม่ควรปล่อยสู่
บรรยากาศจำนวนมากซึ่งอาจส่งผลกระทบ
ต่อภาวะเรือนกระจก 

Methane 
(CH4) [52] 

 
 

 

- แก๊สไวไฟก่อให้เกิดประกายไฟได้ง่าย สามารถสะสม
ได้ดีหากอากาศร้อนและมีความชื้นสูง 
- สารดับเพลิงที่เหมาะสม เช่น คาร์บอนไดออกไซด์ , 
สารเคมีแห้ง, ละอองน้ำและโฟม 

- เกิดอาการอ่อนเพลีย ปวดศรีษะและหมดสติ
เมื่อสูดดมสารเคมีเข้าสู่ร่างกาย 

- การสะสมของสารเคมีในชั้นบรรยากาศ
ก่อให้เกิดภาวะเรือนกระจก 
 

Methyl 
diethanolamine 

(MDEA) [53] 

- เกิดการติดไฟได้เมื่ออยู่ในสถานที่ท่ีอุณหภูมิสูง 
หลีกเลี่ยงการสัมผัสกับแสงแดดโดยตรง 
- สารดับเพลิงที่เหมาะสม เช่น ผงเคมีแห้ง, โฟมทน
แอลกอฮอล์, คาร์บอนไดออกไซด์  
 

- ระคายเคืองต่อระบบทางเดินหายใจ ผิวหนัง
และดวงตา 
- การกลืนหรือรับประทานเช้าไปก่อให้เกิด
การระคายเคืองต่อระบบทางเดินอาหาร 

- เป็นพิษต่อระบบน้ำหลีกเลี่ยงการปล่อยสู่
สิ่งแวดล้อม 
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11.1.2 การวิเคราะห์ผลกระทบต่อสุขภาพและแนวทางในการป้องกัน 
 จากการวิเคราะห์ความเป็นอันตรายต่อสุขภาพของสารเคมีที่ใช้และผลิตภัณฑ์ที่ได้ในกระบวนการผลิต
รวมถึงแนวทางในการป้องกันสามารถสรุปได้ดังตารางที่ 11.2 
 

ตารางท่ี 11.2 แสดงภาพรวมของสารเคมีที่เป็นอันตรายในกระบวนการผลิตและแนวทางการป้องกัน 
 

Stream No. ชนิดสารเคมีท่ีเป็นอันตราย ความบริสุทธิ์ (%mol) แนวทางการป้องกนั 
13 CO2 0.2  

 
 

ป้องกันไม่ให้สารเคมีเกิดการรั่วไหล
โดยมีภาชนะบรรจุที่ปิดมิดชิดเพ่ือส่ง
กำจัดหรือนำไปใช้งานต่อและเก็บให้
ห่างจากแหล่งความร้อน มีการระบาย

อากาศเพียงพอและสวมอุปกรณ์
ป้องกันส่วนบุคคลเมื่ออยู่ใกล้หรือ

สัมผัสกับสารเคมี 

H2S 0.08 
28 CO2 11.26 
34 MDEA 4.79 
40 CO2 0.016 
55 CO2 99.50 

CH4 0.08 
56 CO2 0.26 
70 CO2 12.69 

CH4 82.95 
82 CO2 99.51 
98 CO2 13.18 

CH4 86.20 
 
11.2 การประเมินมาตรฐานคุณภาพสิ่งแวดล้อม 
 

 11.2.1 ข้อกำหนดและมาตรฐานการควบคุมการระบายน้ำทิ้งและอากาศเสียของประเทศไทย 
  จากการควบคุมมาตรฐานของของเสียในกระบวนการผลิตมีการปรับใช้ข้อกำหนดการควบคุม
มาตรฐานของน้ำเสียและอากาศเสียของประเทศไทยจากกระทรวงอุตสาหกรรม กระทรวงวิทยาศาสตร์ 
เทคโนโลยี และสิ่งแวดล้อม โดยใช้เกณฑ์สำหรับโรงงานอุตสาหกรรมทั่วไปและโรงงานผลิต ส่ง หรือจำหน่าย
พลังงานไฟฟ้าดังแสดงใน  Appendix. F. 
 
 

 11.2.2 การวิเคราะห์การควบคุมมาตรฐานสิ่งแวดล้อมและรูปแบบการจัดการของเสียในกระบวนการผลิต 
  จากกระบวนการผลิตแก๊สชีวภาพและการนำไปใช้ประโยชน์สามารถสรุปการปล่อยและการจัดการ
ของเสียจากโรงงานได้ดังตารางที่ 11.5 
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ตารางท่ี 11.3  การปล่อยและการจัดการของเสียโดยภาพรวมของกระบวนการผลิตในกรณีพ้ืนฐาน  
(Base-case) 
 

Stream 
No. 

รายการ ปริมาณของเสีย 
 

หน่วย รูปแบบการจัดการ 
ของเสีย 

13 FW solid waste 14837.21  kg/hr นำส่งเพ่ือผลิตปุ๋ย (Fertilizer) 
 Temperature 50.37 °C  

CO2 4.23 mg/l 
H2S 1.11 mg/l 
TKN 0.44 mg/l 
TDS 1186.33 mg/l 

28 CW Solid waste 4558.56  kg/hr นำส่งเพ่ือผลิตปุ๋ย (Fertilizer) 
 Temperature 36.31 °C  

CO2 1638.13 mg/l 
H2S 0.14 mg/l 
TKN 1.83 mg/l 
TDS 3160.08 mg/l 

15 FW Discharged water 16500.77  kg/hr ใช้ในพื้นที่การเกษตรของชุมชน 
 Temperature 50.37 °C  

CO2 0 mg/l 
H2S 0 mg/l 
TKN 0 mg/l 
TDS 0 mg/l 

30 CW Discharged water 20656.17  kg/hr ใช้ในพื้นที่การเกษตรของชุมชน 
 Temperature 36.31 °C  

CO2 0 mg/l 
H2S 0 mg/l 
TKN 0 mg/l 
TDS 0 mg/l 

40 Liquid waste 44.42 kg/hr นำส่งบำบัดน้ำทิ้งขั้นที่ 3 
 Temperature 0 °C  

CO2 388.60 mg/l 
H2S 0.00 mg/l 
TKN 0.00 mg/l 
TDS 607.14 mg/l 

56 Acid liquid waste 24.11  kg/hr นำส่งบำบัดน้ำทิ้งขั้นที ่3 
 Temperature 10 °C  

CO2 6211.09 mg/l 
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Stream 
No. 

รายการ ปริมาณของเสีย 
 

หน่วย รูปแบบการจัดการ 
ของเสีย 

H2S 31.80 mg/l 
TKN 6.36E-07 mg/l 
TDS 6259.12 mg/l 

55 Compressed CO2 (1) 8368.42  kg/hr ส่งขายแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์
บริสุทธิ์สำหรับใช้ในอุตสาหกรรม 

 CO2 995024.89 ppm  
H2S 67.97 ppm 
SO2 0.00 ppm 
CO 0.00 ppm 

NO2 0.00 ppm 
82 Compressed CO2 (2) 8343.21  kg/hr ส่งขายแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์

บริสุทธิ์สำหรับใช้ในภาคอุตสาหกรรม 
 CO2 995095.40 ppm  

H2S 20.09 ppm 
SO2 10.00 ppm 
CO 0.00 ppm 

NO2 0.00 ppm 
 
 จากตารางที่ 11.3 การจัดการของเสียที่ได้จากกระบวนการย่อยสลายขยะมูลฝอยและกากจากโรงงาน
แป้งมันสำปะหลัง โดยหลังจากทำการแยกของแข็งและของเหลวออกจากกันโดยใช้ Rotary screen นำของ
เสียในรูปของแข็งที่ได้ผลิตปุ๋ยเพ่ือการเกษตร (stream 13 และ 28) และของเหลวที่ได้บางส่วนวนกลับเข้าสู่ถัง
หมักและส่วนที่เหลือปล่อยคืนสู่พื้นที่ทางการเกษตร (Stream 15 และ 30) ทั้งนี้คุณภาพของน้ำเสียดังกล่าว
เป็นไปตามประกาศกระทรวงอุตสาหกรรม เรื่อง ข้อกำหนดคุณลักษณะของน้ำทิ้งที่ระบายออกจากโรงงาน          
พ.ศ. 2560 และหลักเกณฑ์ วิธีการ และเงื ่อนไขการพิจารณาเห็นชอบให้มีการนำน้ำทิ้งของโรงงานไปใช้
ประโยชน์ในพื้นท่ีเกษตรกรรมเป็นการชั่วคราวในช่วงภัยแล้งในปี พ.ศ. 2563 [59]   
 การจัดการน้ำทิ้งที่ได้จากกระบวนการดูดซึมด้วยสารละลายเอมีน (MDEA absorption process) และ
กระบวนการดักจับด้วยน้ำ (Water scrubbing) (Stream 40 และ 56) โดยทำการส่งกำจัดน้ำทิ้งตามการ
บำบัดขั้นที่ 3 [ ] เพ่ือให้คุณลักษณะของน้ำทิ้งอยู่ในเกณฑ์มาตรฐานตามประกาศกระทรวงอุตสาหกรรม 
 ในส่วนของการจัดการอากาศเสียจากกระบวนการผลิต พบว่าการปล่อยอากาศเสียมาจากกระบวนการ 
กระบวนการดักจับด้วยน้ำ (Water scrubbing) และระบบการผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วม (Combined 
heat and power unit) (Stream 55 และ 82) โดยมีองค์ประกอบหลักคือแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ที่ความ
บริสุทธิ์ 99.5% ซึ่งสามารถส่งขายสำหรับใช้ในภาคอุตสาหกรรมหรือการแปรรูปแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์เพ่ือ
ประยุกต์ใช้เป็นวัสดุก่อสร้าง (Building Material) 
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11.4 การประเมินความปลอดภัยและสภาวะในกระบวนการผลิต  
 

 11.4.1 การวิเคราะห์สภาวะที่ใช้ในกระบวนการผลิตและแนวทางการแก้ไข 
  ตารางท่ี 11.4 แสดงอุณหภูมิและความดันสูงสุดและต่ำสุดที่ใช้ในกระบวนการผลิต 
 

รายการ ค่า/ระดับ ระดับความเสี่ยง* แหล่งที่มา 
ความดัน (psi) 3640.62 มาก Stream 98 

 14.7 น้อย -  
(stream ทั่วไป) 

อุณหภูมิ (°C) 3000 มาก Stream 76 
 0 น้อย Stream 80, 81 

*หมายเหตุ [ ] 
 1. ความดัน ระดับความเสี่ยง น้อยกว่า 15 psi = น้อย, 15-120 psi = ปานกลาง  
และมากกว่า 120 psi = มาก 
 2. อุณหภูมิ ระดับความเสี่ยง น้อยกว่า 50 °C = น้อย, 50 °C – 100 °C = ปานกลาง  
และมากกว่า 100 °C = มาก 
 จากการวิเคราะห์สภาวะที่ใช้ในกระบวนการผลิตที่อุณหภูมิและความดันสูงสุดและต่ำสุด หากความดันสูง
เกินไปสามารถแก้ไขได้ด้วยการใช้ท่อที่มีความหนาเพื่อทนต่อความดันที่เกินข้ึน และในกรณีท่ีอุณหภูมิสูงเกินไป
ต้องเลือกวัสดุที่สามารถทนต่อความร้อนได้ดีเช่น กราไฟต์ เป็นต้น 
*โดยรายละเอียดในการเลือกวัสดุท่อให้เหมาะสมกับสภาวะแสดงในหัวข้อ Material Selection  
 
 11.4.2 การประเมินความเสี่ยงในกระบวนการผลิตและแนวทางในการควบคุมการผลิต 
 

 Hazard and Operability Studied (HAZOP) เป็นเทคนิคการศึกษา วิเคราะห์ และทบทวนเพ่ือ
ชี้บ่งอันตรายและค้นหาปัญหาที่อาจเกิดขึ้นจากการดำเนินงานโรงงาน โดยการแจกแจงอันตรายตางๆ ที่มีและ
ที่แอบแฝงอยู ซึ่งอาจเกิดขึ้นจากกระบวนการผลิต วิธีการปฏิบัติงาน เครื่องจักรหรือ  อุปกรณที่ใชในการผลิต               
ในการวิเคราะห์ใช้การตั้งคำถามที่สมมติสถานการณ์ของการผลิตในภาวะต่าง ๆ โดยการใช้ HAZOP Guide 
Words ดังแสดงในตารางที่ 4 มาประกอบกับปัจจัยการผลิตที่ได้ออกแบบไว้ หรือความบกพร่องและความ
ผิดปกติในการทำงาน เช่น อัตราการไหล อุณหภูมิ ความดัน เป็นต้น เพื่อนำมาชี้บ่งอันตรายหรือค้นหาปัญหา
ในกระบวนการผลิตซึ่งอาจทำให้เกิดอุบัติเหตุหรืออุบัติภัยร้ายแรงขึ้นได้ โดยการวิเคราะห์ HAZOP เป็นไปตาม
ระเบียบของกรมโรงงานอุตสาหกรรม (ประกาศกระทรวงอุตสาหกรรมฉบับที่ 3 พ.ศ. 2542) และระเบียบกรม
โรงงานอุตสาหกรรม ว่าด้วยหลักเกณฑ์การชี้บ่งอันตราย การประเมินความเสี่ยงและการจัดทำแผนงานบริหาร
จัดการความเสี่ยง พ.ศ. 2543 [60] 
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ตารางท่ี 11.5 แสดงรายละเอียดของ HAZOP Guide Words ตามประกาศกระทรวงอุตสาหกรรม ฉบับที่ 3 
 พ.ศ. 2543 

 

Guide Words ความบกพร่องหรือความผิดปกติในการทำงาน (Operating Deviation) 
                    ไม ่

(None) 
- ไม่มีการไหล (No Flow) 
- ไหลย้อนกลับ (Reverse Flow) 
- ไมเ่กิดปฏิกิริยา (No Reaction) 

มากกว่า 
(More) 

- อัตราการไหลเพ่ิมขึ้น (Increased Flow) 
- ความดันเพิ่มขึ้น (Increased Pressure) 
- อุณหภูมิเพ่ิมข้ึน (Increased Temperature) 
- อัตราการเกิดปฏิกิริยาเพ่ิมข้ึน (Increased Reaction Rate) 
 
 
  

น้อยกว่า 
(Less) 

- อัตราการไหลลดลง (Reduced Flow) 
- ความดันลดลง (Reduced Pressure) 
- อุณหภูมิลดลง (Reduced Temperature) 
- อัตราการเกิดปฏิกิริยาลดลง (Reduced Reaction Rate)  

ปัจจัยอื่น ๆ ที่เกี่ยวข้อง 
(Part of, as well as other) 

 
 
 
 
 
 
 
 
  

- การเปลี่ยนแปลงสัดส่วนผสมของวัตถุดิบ (Change of Ratio of  
  Material Present) 
- การเปลี่ยนแปลงวัตถุดิบ (Different Material Present) 
- สภาวะโรงงานที่แตกต่างจากการปฏิบัติอย่างปกติ (Different Plant  
  Conditions from Normal Operation) 
- การเดินเครื่องจักร (Start up) 
- การหยดเครื่องจักร (Shut down) 
- การปลอยสารเคมี ความดัน ฯลฯ (Relief) 
- การใช้เครื่องมือ (Instrumentation) 
- การเก็บตัวอย่าง (Sampling) 
- ความบกพรองของระบบน้ำ ระบบไฟ เป็นต้น (Utility Failure) 
- การกัดกร่อน (Corrosion) 
- การซ่อมบำรุง (Maintenance) 
- การกัดเซาะ (Erosion) 
- ไฟฟ้าสถิตย์ (Grounding / Static)  
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ผลการศึกษาวิเคราะห์และทบทวนการดำเนินงานในโรงงานเพื่อการชี้บ่งอันตรายและการประเมินความ
เสี่ยงด้วยวีธี HAZOP  
 

 
รูปที ่11.1  P&ID ของ AR-104 หลังจากการวิเคราะห์ HAZOP 

พื้นที่ : Area 100 (Anaerobic Fermentation)  เครื่องจักร/หน่วยปฏิบัติการผลิต :   AR-104       
ปัจจัยการผลิต :  อุณหภูมิ, ค่า pH, Retention time 
 

สถานการณ์จำลองที่อาจ 
ก่อให้เกิดอุบัติภัยร้ายแรง 

อันตรายหรือผลที่เกิดข้ึนตามมา มาตรการป้อนกันและ 
ควบคุมอันตราย 

 

อุณหภูมิภายในถังปฏิกรณ์ต่ำกว่า 
อุณหภูมิที่กำหนด 

 

 

- คุณภาพของแก๊สชีวภาพไม่ได้
ตามท่ีต้องการ 
- สภาวะไม่เหมะสมต่อการทำงาน
ของเชื้อจุลินทรีย์ 
 

 

ติดตั้ง Temperature transmitter บริเวณถัง
ปฏิกรณ์เพ่ือตรวจวัดและควบคุมอุณหภูมิที่ 55 °C
โดยการปรับอตัราการไหลของไอน้ำ 
 

 

ค่าความเป็นกรดด่าง (pH) ภายในถัง
ปฏิกรณเ์ปลี่ยนแปลงเกินช่วงที่กำหนด  

 

 

- คุณภาพของแก๊สชีวภาพไม่ได้
ตามท่ีต้องการ 
- สภาวะไม่เหมะสมต่อการทำงาน
ของเชื้อจุลินทรีย์ 
 

 

ติดตั้ง pH transmitter บริเวณถังปฏิกรณ์เพ่ือ
ตรวจวัดและควบคุมค่าความเป็นกรดด่างให้อยู่
ในช่วง 6.6-7.4 โดยการปรับอัตราการไหลของ 
Regenerant 

 

ระยะเวลากักเก็บของเสียต่ำกว่า HRT  
(Hydraulic retention time) 

 

 

คุณภาพและปริมาณของแก๊ส
ชีวภาพไม่ได้ตามท่ีต้องการ 

 

 

ติดตั้ง manual valve ที่ขาออกของถังปฏิกรณ์ 
เพ่ือให้สามารถกำกหนดระยะเวลากักเก็บของเสีย
ตามท่ีต้องการ (HRT 12 ชั่วโมง) 
 

1

Food waste

2

 Make up water

Regenerant

AR-104

FT-102

lps

4

B-101

14

3

M-103

X-115

X-116

X-117

X-118

X-119

pHT

From X-504 

TT

TC

AR-104 to V-105  

pHT
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รูปที่ 11.2 P&ID ของ T-204, T-208 หลังจากการวิเคราะห์ HAZOP 

 

พื้นที่ : Area 200 (Acid gas removal unit) เครื่องจักร/หน่วยปฏิบัติการผลิต : T-204, T-208 
ปัจจัยการผลิต :   ความดัน, ความเข้มข้น, อัตราการไหล 
 

สถานการณ์จำลองที่อาจ 
ก่อให้เกิดอุบัติภัยร้ายแรง 

อันตรายหรือผลที่เกิดข้ึนตามมา มาตรการป้อนกันและ 
ควบคุมอันตราย 

 

ความดันภายในหอสูง 
กว่าที่กำหนด 

 

เกิดการสะสมความดันมากเกินไปในหอดูด
ซึมและวัสดุไม่สามารถทนต่อการสะสมของ
ความดันไดจ้นเกิดการระเบิด 

 

- ติดตั้ง Pressure transmitter บริเวณยอดหอ
เพ่ือควบคุมความดันโดยการปรับอัตราการไหลของ
แก๊สขาออก 
- ติดตั้ง safety valve ระบายความดันส่วนเกิน
ออกบริเวณยอดหอเพ่ือป้องกันการระเบิดจากการ
ขยายตัวของแก๊ส 
 

 

ระดับของเหลวภายในหอมาก
เกินไปหรือล้นออกมาที่ 

บริเวณยอดหอ 

อาจเกิดการประทุของของเหลวบริเวณยอด
หอทำให้เกิดการรั่วไหลของสารเคมี 

 

ติดตั้ง Level transmitter บริเวณขาออกของ
ของเหลวภายในหอเพ่ือตรวจวัดและควบคุมระดับ
ของเหลวโดยการปรับอัตราการไหลขาออกของ
ของเหลวจากหอซึมและหอฟ้ืนสภาพ 
 
 

MDEA

T-204

lps

lps

T-208

33

34

35

36

37

42 43

44

45

46

47

4849

C-201

P-202

E-203

P-206

E-207

E-210

E-209

X-221

X-222

X-223

X-224

X-225
X-226

X-227

X-231

X-232

X-233

X-234

X-235

X-236

X-237

rf

lps

From X-220  

50 E-210 to T-212  

T-
2

0
4 

to
 X

-2
2

8 
 

PT

PC

FTFC

AT

AC

LT

LC PT

PC

LT

LC



83 
 

สถานการณ์จำลองที่อาจ 
ก่อให้เกิดอุบัติภัยร้ายแรง 

อันตรายหรือผลที่เกิดข้ึนตามมา มาตรการป้อนกันและ 
ควบคุมอันตราย 

 

อัตราการไหลของแก๊สชีวภาพ
ต่ำกว่าที่กำหนดหรือไม่มีแก๊ส

ไหลเข้าหอดูดซึม 
 
 
 

 

แก๊สชีวภาพหลังการปรับปรุงคุณภาพยังคงมี
สัดส่วนของแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์และ
ไฮโดรเจนซัลไฟด์สูงและไม่สามารถนำไปใช้
งานต่อได้เนื่อจากอัตราการไหลของแก๊สไม่
เหมาะสมต่ออัตราการไหลของ MDEA 

 

- ติดตั้ง Flow transmitter บริเวณขาเข้าของแก๊ส
ชีวภาพก่อนเข้าหอดูดซึมโดยทำการตรวจวัดและ
ทำการควบคุมอัตราการไหลของแก๊สชีวภาพ 
- ติดตั้ง Concentration transmitter บริเวณขา
ออกของแก๊สหลังออกจากหอดูดซึมโดยควบคุม
ส ัดส ่ วนของแก ๊ สคาร ์บอนไดออกไซด ์ และ
ไฮโดรเจนซัลไฟด์ของแก๊สชีวภาพขาออกจากการ
ปรับอัตราการไหลของ MDEA 

 

การไหลย้อนกลับของ
ของเหลวเข้าสู่ปั๊ม 

 
 
 

 

เกิดการสึกกร่อนหรือการทำงานผิดปกติของ
อุปกรณ์ 

 

ติดตั้ง Check valve ที่ขาออกของปั๊มเพ่ือป้องกัน
การไหลย้อนกลับของของเหลวเข้าสู่ปั๊ม 

 
รูปที ่11.3  P&ID ของ T-212, T-217 หลังจากการวิเคราะห์ HAZOP 

 
 พื้นที่ : Area 200 (Acid gas removal unit) เครื่องจักร/หน่วยปฏิบัติการผลิต : T-212, T-217 
 ปัจจัยการผลิต :  ความดัน, ความเข้มข้น, อัตราการไหล 

T-212

T-217

50

51

52

53

54

56

57 58
59

61

62

63

64

65

6667

55

P-211

V-213

C-214

P-215

E-216

P-218

E-219

Acid Liquid 
waste

Compressed
CO2

X-238

X-239

X-240 X-241

X-242

X-243

X-244

X-245

X-246

X-247

X-248

X-249

X-250

X-251

X-252

X-253

X-254

X-255

lps

rf

From E-210  
T-217 to X-416

ATAC

PT

PC

60

PT

PC

LT

LC

LT

LC

 X-254 to X-503

PT

PC

LT

LC

Scrub water
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สถานการณ์จำลองที่อาจ 
ก่อให้เกิดอุบัติภัยร้ายแรง 

อันตรายหรือผลที่เกิดข้ึนตามมา มาตรการป้อนกันและ 
ควบคุมอันตราย 

 

ความดันภายในหอสูง 
กว่าที่กำหนด 

 

เกิดการสะสมความดันมากเกินไปในหอดูด
ซึมและวัสดุไม่สามารถทนต่อการสะสมของ
ความดันได้จนเกิดการระเบิด 

 

- ติดตั้ง Pressure transmitter บริเวณยอดหอ
เพ่ือควบคุมความดันโดยการปรับอัตราการไหลของ
แก๊สขาออก 
- ติดตั้ง safety valve ระบายความดันส่วนเกิน
ออกบริเวณยอดหอเพ่ือป้องกันการระเบิดจากการ
ขยายตัวของแก๊ส 
 

 

ระดับของเหลวภายในหอมาก
เกินไปหรือล้นออกมาที่ 

บริเวณยอดหอ 

 

อาจเกิดการประทุของของเหลวบริเวณยอด
หอทำให้เกิดการรั่วไหลของสารเคมี 

 

ติดตั้ง Level transmitter บริเวณขาออกของ
ของเหลวภายในหอเพ่ือตรวจวัดและควบคุมระดับ
ของเหลวโดยการปรับอัตราการไหลขาออกของ
ของเหลวจากหอซึมและหอฟ้ืนฟูสภาพ 
 

 

อัตราการไหลของน้ำที่เข้าหอ
ดูดซึมต่ำกว่าที่กำหนดหรือไม่

มีน้ำไหลเข้าหอดูดซึม 
 
 

 

ความบริสุทธิ์ของแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์
ไม่ได้ตามที่ต้องการ 
  

 

ติดตั้ง Concentration transmitter ที่ขาออกของ
แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ขาออกจากหอดูดซึมเพ่ือ
ควบคมุความบริสุทธิ์โดยการปรับอัตราการไหลของ
น้ำของขาเข้าของหอดูดซึม 

 

การไหลย้อนกลับของ
ของเหลวเข้าสู่ปั๊ม 

 
 
 

 

เกิดการสึกกร่อนหรือการทำงานผิดปกติของ
อุปกรณ์ 

 

ติดตั้ง Check valve ที่ขาออกของปั๊มเพ่ือป้องกัน
การไหลย้อนกลับของของเหลวเข้าสู่ปั๊ม 
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12.การคำนวณการปลดปล่อยแก๊สเรือนกระจก (Greenhouse Gas Emission Calculation) 
 

ปัญหาทางด้านสิ่งแวดล้อมในปัจจุบัน :  
ปัจจุบัน ปัญหามลพิษในอากาศของประเทศไทยมีแนวโน้มที่จะเพ่ิมสูงขึ้นไม่ว่าจะเป็นเรื่องของฝุ่นละอองระดับ 
PM 2.5 และ การปล่อยแก๊สที่ปกคลุมชั้นบรรยากาศแล้วก่อให้เกิดปัญหาภาวะโลกร้อน (Global Warming) 
ดังเช ่นแก๊สเร ือนกระจก (Greenhouse Gas) โดยมีแหล่งกำเนิดหลักมาจากยานพาหนะและโรงงาน
อุตสาหกรรม[29]ทั้งนี้ กระบวนการที่ออกแบบจะอยู่ในภาคส่วนโรงงานอุตสาหกรรม จึงต้องคำนึงถึงเรื่องนี้ใน
ขั้นตอนการออกแบบกระบวนการ และ พิจารณาจัดการในเรื่องการปล่อยแก๊สทิ้งออกจากกระบวนการ 
 
ปัญหาการผลิตพลังงานจากการเผาไหม้ถ่านหิน :  
การนำถ่านหินมาใช้ประโยชน์ส่วนใหญ่จะถูกนำไปใช้เป็นเชื ้อเพลิงเพื ่อการผลิตกระแสไฟฟ้าและใน
อุตสาหกรรมต่าง ๆ ถ่านหินเมื่อถูกทำให้เกิดการเผาไหม้จะปล่อยแก๊สต่าง ๆ ที่เป็นมลพิษทางอากาศ ทั้งที่อยู่
ในรูปของละอองธุลี (Particulate Matters) และอยู่ในรูปของออกไซด์ของแก๊สต่าง ๆ มากมายเช่น ซัลเฟอร์
ออกไซด์ (SO2) ไนโตรเจนออกไซด์ (NO2) เป็นต้น อันเป็นสาเหตุให้เกิดปรากฏการณ์ที่ส่งผลโดยตรงต่อมนษุย์
และบรรยากาศของโลก เช่น การเกิดฝนกรด และ การเกิดปรากฏการณ์แก๊สเรือนกระจก เป็นต้น 
 
แก๊สเรือนกระจก คือ  แก๊สที่เป็นองค์ประกอบของบรรยากาศโลกที่สามารถห่อหุ้มโลกไว้เสมือนเรือนกระจก 
แก๊สเหล่านี้มีความจำเป็นต่อการรักษาอุณหภูมิของโลกให้คงที่ ซึ่งอาจแบ่งเป็นเรือนกระจกตามธรรมชาติและ
แก๊สเรือนกระจกจากภาคส่วนโรงงานอุตสาหกรรม เช่น แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) แก๊สมีเทน (CH4) แก๊ส
ไนตรัสออกไซด์ (N2O) ซีเอฟซี (CFCs) ไฮโดรฟลูโรคาร์บอนคาร์บอน (HFCs) เพอร์ฟลูโรคาร์บอน  (PFCs) 
และ ซัลเฟอร์เฮกซาฟลูออร์ไรด์ (SF6) แก๊สเรือนกระจกโดยธรรมชาติแล้วจะช่วยรักษาอุณหภูมิเฉลี่ยของโลกให้
อยู่ในระดับที่คงที่ อย่างไรก็ตาม กิจกรรมที่ดำเนินการโดยมนุษย์ส่งผลให้มีการปลดปล่อยแก๊สเรือนกระจกสู่ชั้น
บรรยากาศที่มากเกินไป ทำให้เกิดภาวะโลกร้อน (Global Warming) อันมีสาเหตุหลักมาจากการเผาไหม้ของ
เชื้อเพลิงฟอสซิล 
 
สมมติฐาน 

1. การเผาไหม้ภายในโรงงานเป็นการเผาไหม้สมบูรณ์ 
2. การคำนวณการปลดปล่อยแก๊สเรือนกระจก พิจารณาแก๊ส CO2 CH4 และ N2O 

 
วิธีการวิเคราะห์ 
สูตร[2] 

การคำนวณปริมาณค่าสูงสุดของการปล่อยแก๊สเรือนกระจกในรูปแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์เทียบเท่า 
(Maximum Uncontrolled Carbon Dioxide Equivalent)  
 
Max uncontrolled CO2e (tons/yr) = [1 x uncontrolled CO2 (tons/yr)] + [25 x uncontrolled CH4 
( tons/yr) ]  +  [298 x uncontrolled N2O ( tons/yr) ]  +  [22800 x uncontrolled SF6 ( tons/yr) ]  + 
[GWPPFCn x uncontrolled PFCn (tons/yr)] + [GWPPFCn x uncontrolled HFCn (tons/yr)] 
 



86 
 

          จากตาราง 12.1 แสดงให้เห็นว่ากรณีพื้นฐาน (Base case) สามารถผลิตพลังงานออกมาได้ปริมาณ
รวม 738,826.07 mmBTU ต่อปี เป็นผลรวมของพลังงานไฟฟ้าและพลังงานจากเชื้อเพลิง โดยในตาราง 13.2 
แสดงให้เห็นปริมาณแก๊สเรือนกระจกในระบบอันประกอบด้วย CO2 CH4 และ N2O ที่ถูกปล่อยสู่บรรยากาศ มี
ปริมาณอยู่ที่ 0 Short tons ต่อปี 

ตารางที่ 12.1 ปริมาณพลังงานที่ได้จากผลิตภัณฑ์ของโรงงานแก๊สชีวภาพของ Base case 

Product Production Default high heat value 
Energy production 

(mmBTU/yr) 
Electricity 3,168.27 kW - 77,776.29 

CBG 1,243.29 kg/hr 0.0369 mmBTU/kg 330,150.52 
Fuel gas 1,287.71 kg/hr 0.0357 mmBTU/kg 330,899.26 
Hot gas 1,013.09 kg/hr 0.0357 mmBTU/kg 260,331.80 

P-oil 2,993.22 kg/hr 0.15 mmBTU/gallon 879,488.48 
Total 1,878,646.35 

 
ตารางที่ 12.2 ปริมาณการปลดปล่อยแก๊สเรือนกระจกจากการผลิตผลิตภัณฑ์ของโรงงานแก๊สชีวภาพของ 
Base case 

Greenhouse 
Gas 

100-year 
GWP 

Mass emission rate 
(kg/yr) 

max uncontrolled mass 
emission rate  
(Short ton/yr) 

max uncontrolled CO2 
equivalent 

(Short ton/yr) 
CO2 1 0 0 0 
CH4 25 0 0 0 
N2O 298 0 0 0 

Total 0 
 
 
 
 
 
ตารางที่ 12.3 อัตราการผลิตพลังงานต่อปริมาณการใช้ถ่านหิน และ อัตราการปลดปล่อยก๊าซเรือนกระจกต่อ
ปริมาณพลังงานที่ผลิตของกรณีพ้ืนฐาน 

ถ่านหิน 
Default high heat value 

(mmBTU/short tons) 

Default emission factor 
CO2 

(kg CO2/mmBTU) 
CH4 

(kg CH4/mmBTU) 
N2O 

(kg N2O/mmBTU) 
Anthracite coal 25.09 103.69 0.011 0.0016 
Bituminous coal 24.93 93.28 0.011 0.0016 

Lignite 14.21 97.72 0.011 0.0016 
Sub-Bituminous coal 17.25 97.17 0.011 0.0016 
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ตารางที่ 12.4 ปริมาณการปลดปล่อยแก๊สเรือนกระจกจากการเผาไหม้ของถ่านหิน และ ปริมาณการใช้ถ่านหิน 
เมือ่ต้องการพลังงานที่เท่ากันกับกรณีพ้ืนฐาน 

ถ่านหิน 
CO2 

(kg CO2/yr) 
CH4 

(kg CH4/yr) 
N2O 

(kg N2O/yr) 
Coal mass flow 
(Short ton/yr) 

Anthracite coal 194,796,840.08 20,665.11 3,005.83 74,876.30 
Bituminous coal 175,240,131.57 20,665.11 3,005.83 75,356.85 

Lignite 183,581,321.36 20,665.11 3,005.83 132,205.94 
Sub-Bituminous coal 182,548,065.87 20,665.11 3,005.83 108,907.03 

 
ตารางที่ 12.5 ปริมาณการปลดปล่อยแก๊สเรือนกระจกจากการเผาไหม้ของถ่านหิน เมื่อต้องการพลังงานที่
เท่ากันกับกรณีพ้ืนฐาน 

ถ่านหิน 

Max uncontrolled mass 
emission rate  

(Short ton CO2/yr) 

Max uncontrolled 
CO2 equivalent 

(Short ton CO2/yr) 

Sum max 
uncontrolled  

CO2 equivalent 
(Short ton CO2/yr) CO2 CH4 N2O 

Anthracite 214,726.50 22.78 3.31 214,726.50 569.48 987.38 216,283.37 
Bituminous 193,168.95 22.78 3.31 193,168.95 569.48 987.38 194,725.81 

Lignite 202,363.53 22.78 3.31 202,363.53 569.48 987.38 203,920.39 
Sub-Bituminous 201,224.56 22.78 3.31 201,224.56 569.48 987.38 202,781.42 

 
สรุปเปรียบเทียบการปลดปล่อยแก๊สเรือนกระจกจากการเผาถ่านหิน 

ในตารางที่ 12.4 เป็นการแจกแจงปริมาณถ่านหินประกอบด้วย Anthracite Bituminous Lignite 
และ Sub-Bituminous ที่ต้องใช้เมื่อต้องการพลังงานเทียบเท่ากับกรณีพ้ืนฐานที่สามารถผลิตได้ที่ 738,826.07 
mmBTU ต่อ ปี ส่วนในตาราง 12.5 เป็นปริมาณการปล่อยแก๊ส CO2 เทียบเท่าสู่บรรยากาศเมื่อนำปริมาณถ่าน
หินแต่ละชนิดในตาราง 12.4 มาเผาไหม้ โดยจะต้องใช้  
Anthracite               
74,876.30 Short ton ต่อ ปี และปล่อยแก๊ส CO2 เทียบเท่า 194,796,840.08 Short ton ต่อ ปี 
Bituminous             
75,356.85 Short ton ต่อ ปี และปล่อยแก๊ส CO2  เทียบเท่า 175,240,131.57 Short ton ต่อ ปี 
Lignite                   
132,205.94 Short ton ต่อ ปี และปล่อยแก๊ส CO2  เทียบเท่า 183,581,321.36 Short ton ต่อ ปี 
Sub-Bituminous      
 108,907.03 Short ton ต่อ ปี และปล่อยแก๊ส CO2  เทียบเท่า 182,548,065.87 Short ton ต่อ ปี 
 
 
การผลิตพลังงานและการปลดปล่อยแก๊สเรือนกระจกของโรงงานแก๊สชีวภาพในแต่ละกรณีศึกษา 
 
          จากการวิเคราะห์กรณีพื้นฐาน พบว่า ปริมาณแก๊สเรือนกระจกในกระบวนการที่ประกอบด้วยแก๊ส 
CO2 CH4 และ N2O ถูกปล่อยออกจากกระบวนการมีผลรวมเท่ากับ 0 Short tons ต่อ ปี เป็นผลเนื่องมาจาก
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การออกแบบให้กระบวนการสามารถนำแก๊สจากกระบวนการเหล่านี้เพ่ิมมูลค่าเปลี่ยนเป็นผลิตภัณฑ์ไม่ว่าจะอยู่
ในองค์ประกอบของแก๊สผลิตภัณฑ์อย่างแก๊สเชื้อเพลิงและแก๊สเชื้อเพลิงยานยนต์หรือปรับให้มีคุณภาพ
เหมาะสมก่อนจัดจำหน่ายอย่างแก๊ส 99.5 % CO2 

[30] ซึ่งโดยทั่วไปโรงงานอุตสาหกรรมจะต้องทำการลด
ปริมาณของแก๊สเรือนกระจกลงก่อนที่จะปล่อยแก๊สทิ้งของเสียออกนอกกระบวนการผลิต ปัจจุบัน มีวิธีการลด
การปล่อยแก๊ส CO2 ที่หลากหลาย[29] จากการวิเคราะห์ทางเลือกพบว่าการเพิ่มมูลค่าให้กับแก๊สเหล่านี้เป็นวธิี
บำบัดอย่างหนึ่งเพราะการบำบัดในทุกทางเลือกมีต้นทุนประกอบอยู่ด้วย การลงทุนพัฒนากระบวนการผลิต
เปลี่ยนแก๊ส CO2 เป็นผลิตภัณฑ์อื่นแทนที่จะเป็นการนำค่าใช้จ่ายไปอยู่ในรูปการบำบัดจึงเป็นแนวทางที่
น่าสนใจ[29]  เพราะฉะนั้นทางเลือกที่สามารถสร้างความมั่นคงให้แก่กระบวนการอย่างการสามารถสร้างรายได้
จากแก๊สทิ้งนี้จึงเป็นตัวเลือกที่ดี การจัดจำหน่ายผลิตภัณฑ์ในรูปสารตั้งต้นวัสดุก่อสร้างเป็นการบำบัดที่ยั่งยืน
เพราะเป็นการจัดเก็บแก๊ส CO2 แบบถาวรหรือแบบกลับออกมาได้ยาก[29] และยังเป็นสิ่งที่ใกล้ตัวที่มนุษย์ต้อง
ใช้อย่างการตั้งรกรากซึ่งตรงตามแนวคิด Circular City คือสามารถนำสิ่งที่ได้มาจากเมืองอย่างขยะมูลฝอยและ
ยังสามารถส่งคืนให้กับเมืองในรูปของวัสดุก่อสร้างเป็นทั้งการสร้างระบบที่ Circular มีความมั่นคงและลด
ปัญหาสิ่งแวดล้อมอย่างยั่งยืนเมื่อเปรียบเทียบกับการนำแก๊ส CO2 ไปใช้ผลิตเป็นสารเคมีต่าง ๆ ที่แก๊ส CO2 ถูก
จัดเก็บแบบชั่วคราวเท่านั้น 
          ในตารางที ่ 12.6 เป็นแสดงถึงปริมาณที่แต่ละกรณีศึกษาผลิตได้ต่อปีรวมถึงปริมาณแก๊ส CO2 
เทียบเท่าที่ปล่อยสู่บรรยากาศโดยแยกเป็นแต่ละชนิดถ่านหิน กล่าวคือ ปริมาณการปล่อย CO2 เทียบเท่านี้คิด
แยกเป็นกรณีที่ใช้ถ่านหินเพียงชนิดนั้นๆ ยกตัวอย่าง ในกรณีศึกษา 1 (Scenario 1) สามารถผลิตพลังงานได้ 
1,839,344.76 mmBTU ต่อปี เมื่อต้องการพลังงานจำนวน 1,839,344.76 mmBTU ต่อ ปี จะต้องเผาไหม้  
Anthracite coal  แล้วปล่อยแก๊ส CO2 เทียบเท่า 211,758.69 short ton ต่อ ปี   
Bituminous coal  แล้วปล่อยแก๊ส CO2 เทียบเท่า 190,652.12 short ton ต่อ ปี    
Lignite    แล้วปล่อยแก๊ส CO2 เทียบเท่า 199,654.34 short ton ต่อ ปี 
Sub-Bituminous coal  แล้วปล่อยแก๊ส CO2 เทียบเท่า 198,539.20 short ton ต่อ ปี     
พบว่า กรณีศึกษาที่ 1 2 และ 3 ก็จะไม่มีการปล่อยแก๊สเรือนกระจกออกจากกระบวนการผลิตเช่นกัน แต่
ปริมาณพลังงานที่สามารถที่ผลิตได้ต่อปีต่ำลงเนื่องจากแต่ละกรณีศึกษามีการจัดการและออกแบบกระบวนการ
ที่แตกต่างกันออกไป อย่างไรก็ตาม ทุกกรณีศึกษาจะมีการปล่อยแก๊สเรือนกระจกที่ต่ำกว่ากระบวนการ ผลิต
พลังงานในรูปแบบอื่น ๆ ดังที ่แสดงในรูป 12.7 ซึ ่งแสดงให้เห็นถึงปริมาณแก๊ส CO2 เทียบเท่าที ่แต่ละ
กระบวนการผลิตพลังงานได้ปล่อยออกมาสรุปได้ว่ากระบวนการผลิตในทุกกรณีศึกษาสามารถลดปริมาณการ
ปล่อยแก๊ส CO2 ได้เมื่อเทียบกับกระบวนการแบบดั้งเดิมอย่างการเผาไหม้ถ่านหินหรือเชื้อเพลิงฟอสซิล ส่วนใน
รูป 12.8 – 12.9 แสดงให้เห็นว่าเมื่อไม่ได้มีการใช้ประโยชน์จากแก๊ส CO2 ในแต่ละกรณีศึกษาจะมีปริมาณการ
ปล่อยแก๊ส CO2  ต่อพลังงานที่ได้อย่างไรบ้าง โดยของกรณีพื้นฐานมีอัตราส่วนอยู่ที ่ 0.071 short ton ต่อ 
mmBTU เมื่อเปรียบเทียบกับของถ่านหินแล้วพบว่าการปล่อยแก๊ส CO2  ต่อพลังงานที่ได้ของถ่านหินแต่ละ
ชนิดมีค่ามากกว่ากระบวนการผลิตพลังงานจากแก๊สชีวภาพ   ส่วนรูป 12.9 ก็เช่นเดียวกัน ซึ่งแสดงให้เห็นของ
กรณีศึกษา 1-3 มีค่าอยู่ที่ 0.072 short ton ต่อ mmBTU เมื่อเปรียบเทียบกับอัตราส่วนของถ่านหินแต่ละก็มี
ค่ามากกว่าเช่นเดียวกับกรณีพ้ืนฐาน โดยสรุปได้ว่าการผลิตพลังงานจากแก๊สชีวภาพมีการปล่อยแก๊ส CO2 น้อย
กว่ากระบวนการผลิตพลังงานจากเชื้อเพลิงฟอสซิลซึ่งสอดคล้องกับยุทธศาสตร์แห่งชาติที่ต้องการลดปริมาณ
การปล่อยแก๊ส CO2 พร้อมๆกับมีแหล่งพลังงานมาทดแทนเชื้อเพลิงฟอสซิล 
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ตารางที่ 12.6 พลังงานที่ผลิตได้ในแต่ละกรณีศึกษาและปริมาณการปล่อยแก๊สเรือนกระจกในรูปแก๊ส
คาร์บอนไดออกไซด์เทียบเท่า  
 Base case Scenario 1 Scenario 2 Scenario 3 
Energy (mmBTU/yr) 1,878,646.35 1,839,344.76 1,839,344.76 1,840,117.24 

CO2 equivalent from coal combustion (short ton/yr) 
Anthracite coal 216,283.37 211,758.69 211,758.69 211,847.62 
Bituminous coal 194,725.81 190,652.12 190,652.12 190,732.19 
Lignite 203,920.39 199,654.34 199,654.34 199,738.19 
Sub-Bituminous coal 202,781.42 198,539.20 198,539.20 198,622.58 

 
 

 
รูป 12.7 รูปแสดงอัตราการปล่อยแก๊ส CO2 สู่บรรยากาศของโรงงานผลิตพลังงานเฉลี่ยระหว่างปี ค.ศ. 1990 – 2018 เปรียบเทียบกบักรณีศึกษาใน

กระบวนการ[34] 
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กระบวนการ
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รูป 12.8 รูปแสดงอัตราการปล่อยแก๊ส CO2 สู่บรรยากาศต่อพลังงานที่ผลิตได้ของกรณีกรณีพื้นฐานกรณีที่ไม่มีกระบวนการจัดการ 

 
 

 

 
 
 

 
รูป 12.9 รูปแสดงอัตราการปล่อยแก๊ส CO2 สู่บรรยากาศต่อพลังงานที่ผลิตได้ของกรณีกรณีศึกษา 1 – 3 กรณีที่ไม่มีกระบวนการจัดการ 
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จัดการ
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14.Conclusions and Recommendations 
14.1 บทวิเคราะห์กรณีศึกษา 
 
          จากการออกแบบกระบวนการทางวิศวกรรมเคมี หัวข้อ Bio-Residue Utilization for Circular City 
ภายใต้โครงการการประกวดการออกแบบทางวิศวกรรมเคมีแห่งชาติสำหรับนิสิตนักศึกษา ปี 2563 -2564 ซึ่ง
เป็นการนำเข้าขยะมูลฝอยจากชุมชนและกากมันจากโรงงานแป้งมันสำปะหลังจากภาคเกษตรกรรมมา
ดำเนินการแปรรูปและทำให้เกิดประโยชน์สูงสุดภายใต้แนวคิด Circular City ที่มีต้นแบบจากยุทธศาสตร์
แห่งชาติที่มีโมเดลธุรกิจแบบ BCG โดยการคำนึงเศรษฐกิจด้านชีวภาพ ด้านการหมุนเวียน และด้านสิ่งแวดล้อม 
โดยการผลิตผลิตภัณฑ์และให้บริการที่นำไปสู่การสร้างสังคมที่สามารถพึงพากันได้อย่างยั่งยืน  
          จากวัตถุประสงค์ในการออกแบบกระบวนการสามารถออกแบบกรณีพ้ืนฐานได้ ดังนี้ ระบบจะทำการ
แปรรูปขยะที ่ได ้ร ับมาให้เป็นแก๊สชีวภาพโดยกระบวนการย่อยสลายสารอินทรีย์ ในสภาวะไร้อากาศ 
(Anaerobic Digestion) ตรงกับเศรษฐกิจด้านชีวภาพโดยได้แก๊สชีวภาพที่เป็นไปตามเกณฑ์ใน Appendix C.1
โดยกระบวนการผลิตจะแบ่งออกเป็นสองเส้นทางจากความต่างขององค์ประกอบทางชีวภาพของขยะที่ได้รับมา
เพื่อการผลิตแก๊สชีวภาพได้ตรงตามคุณภาพและน้ำที่ใช้ในกระบวนการย่อยสลายจะถูกทำการบำบัดด้วย 
Rotary Press และส่งออกเป็นสาธารณูปโภคแก่ภาคเกษตรกรรมรวมทั้งผลิตเป็น Bio-Fertilizer ที่สามารถ
ส่งออกให้แก่ภาคเกษตรกรรมและได้รับรายได้กลับมาดำเนินการกระบวนการ หลังจากนั้นแก๊สชีวภาพจะถูก
นำไปปรับปรุงคุณภาพด้วยกระบวนการ Amine Absorption โดยใช้สารละลาย MDEA เนื่องจากกระบวนการ 
Amine Absorption นี้มีความจำเพาะต่อแก๊สที่มีฤทธิ์เป็นกรด (Acid Gas) ประกอบด้วยแก๊ส CO2 และแก๊ส 
H2S จึงเป็นกระบวนการที่เหมาะสมในนำใช้ในการปรับปรุงแก๊สชีวภาพที่มีการปนเปื้อนของ Acid Gas อีกทั้ง
ยังสามารถนำสารละลายMDEA ที่ใช้ในการดูดซับ Acid Gas นำกลับมาใช้อีกได้ด้วยกระบวนการ Amine 
Desorption ซึ่งตรงตามแนวคิดเศรษฐกิจด้านการหมุนเวียน และจากแนวคิดด้านสิ่งแวดล้อมกระบวนการจึงมี
การออกแบบระบบในการจัดการกับ Acid Gas นี้โดยใช้ความแตกต่างในการละลายน้ำของแก๊สสองชนิดนี้ใน
การเลือกกระบวนการที่เหมาะสม โดยใช้กระบวนการ Water Scrubbing ทำให้สามารถแยกแก๊ส CO2 ที่
ละลายลงในน้ำได้น้อยกว่าแก๊ส H2S คือจะได้ CO2 อยู่ในสถานะแก๊สส่วน H2S อยู่ในน้ำที่ใช้ในกระบวนการ 
Water Scrubbing เช่นเดียวกันกับกระบวนการ Amine Absorption น้ำที่มี H2S ละลายอยู่จะถูกนำไปฟื้นฟู
เพื่อนำกลับมาใช้ในกระบวนการ Water Scrubbing อีกครั้งด้วยกระบวนการ Water Stripping หลังผ่าน
กระบวนการด ังกล ่าวจะได ้แก ๊สเช ื ้อเพล ิง  (Fuel Gas) และแก ๊สเช ื ้อเพล ิงยานยนต์  (Compressed 
Biomethane Gas) ตามเกณฑ์ Appendix C.1  รวมทั้งได้แก๊ส CO2 เข้มข้นร้อยละ 99.5 จากกระบวนการ 
Water Scrubbing เป็นผลิตภัณฑ์ที่จากกระบวนการผลิตในส่วนนี้ ส่วน Acid Gas ที่ได้หลังจากกระบวนการ 
Water Scrubbing จะถูกนำไปบำบัดต่อที ่ระบบการผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วม(Combined Heat and 
Power)ด้วยการเผาไหม้ร่วมกับแก๊สเชื้อเพลิง กระบวนการได้ถูกออกแบบให้มีการผลิตพลังงานไฟฟ้าด้วย
ระบบการผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วมเพ่ือผลิตพลังงานใช้เองในระบบเพ่ือการดำเนินกระบวนการอย่างยั่งยืน
และเพ่ือส่งออกเป็นสาธารณูโภคให้แก่ชุมชน จากที่นำ Acid Gas ส่วนที่ออกจาก Water Scrubbing มาบำบัด
ในกระบวนการนี้จึงใช้เป็นการเผาไหม้แบบ Oxy-Fuel Combustion ที่ใช้แก๊ส O2 บริสุทธิ์สูงเพื่อทำให้แกส๊ที่
ได้หลังจากการเผาไหม้มีความเข้มข้นของ CO2 สูงซึ่งจะทำให้แก๊ส CO2 ในส่วนนี้มีความเข้มข้นอยู่ที่ร้อยละ 
99.5 ทำให้สรุปได้ว่ากรณีพื ้นฐานนี ้ออกแบบให้สามารถเปลี ่ยนขยะมูลฝอยและกากมันจากโรงงานมัน
สัมปะหลัง ได้เป็นผลิตภัณฑ์ที่ประกอบด้วย แก๊สเชื้อเพลิง แก๊สเชื้อเพลิงยานยนต์ Bio-Fertilizer และแก๊ส 
CO2 ความเช้มข้นร้อยละ 99.5 และได้สาธารณูปโภคเป็นพลังงานไฟฟ้าและน้ำเพื่อการเกษตร โดยเป็นไปตาม 
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BCG Model ดังนี้ ด้านชีวภาพใช้การย่อยสลายสารอินทรีย์ในสภาวะไร้อากาศ (Anaerobic Digestion) ใน
การผลิตแก๊สชีวภาพ ด้านการเวียนทำการนำแก๊สชีวภาพไปผลิตพลังงานใช้ภายในกระบวนการอย่างพลั งงาน
ไฟฟ้าด้วยระบบการผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วม (Combined Heat and Power) เป็นการหมุนเวียนชั้นใน 
คือ สามารถนำสิ่งที่นำเข้าแปรเปลี่ยนเป็นสิ่งที่เป็นประโยชน์ที่ใช้ได้เองในระบบก่อน ลำดับถัดมา คือ การ
หมุนเวียนชั้นนอก คือ กระบวนการได้รับขยะที่ไม่พึงประสงค์ของทั้งชุ มชนและเกษตรกรรมมาจัดการแปร
เปลี ่ยนเป็นสาธารณูปโภคอย่างพลังงานไฟฟ้าส่งคืนให้แก่ชุมชนหรือบำบัดน้ำที ่เป็นองค์ประกอบใน
กระบวนการย่อยสลายปันส่วนให้ภาคเกษตรกรรมเป็นการรับมาและส่งคืนเป็นวงจร ไม่เพียงแค่นั้นระบบ
กระบวนการยังถูกออกแบบให้สามารถเพิ่มคุณภาพด้วยกระบวนการ Amine Absorption เป็นแก๊สเชื้อเพลิง 
(Fuel Gas) และเชื้อเพลิงยานยนต์ (Compressed Biomethane Gas) ที่ส่งต่อให้กับภาคอุตสาหกรรมอื่นได้
อย่างมีมูลค่าและได้รับรายได้กลับมาสร้างรากฐานความมั่นคงและยั่งยืนให้แก่กระบวนการเพ่ือสร้างสังคมที่พึง
พากันได้อย่างยั่งยืน ด้านสิ่งแวดล้อม แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ (CO2) ซึ่งเป็นแก๊สเรือนกระจกที่เป็นสาเหตุหลัก
ของวิกฤตการณ์ด้านมลพิษ กระบวนการนี้มีการจัดการโดยการนำแก๊ส CO2 นี้มาเพิ่มมูลค่าผ่านกระบวนการ 
Water Scrubbing เพื่อปรับปรุงให้มีคุณภาพมากพอที่นำไปใช้ในภาคอุตสาหกรรมอื่นโดยเป็นการคำนึง ใน
เรื่อง GHG Emission ที่เมื่อเทียบกับอุตสาหกรรมที่ผลิตพลังงานแบบเชื้อเพลิงฟอสซิลอย่างโรงงานผลิตไฟฟ้า
จากถ่านหินกระบวนการนี้จะมีการปล่อยแก๊ส CO2 ที่ต่ำกว่าทั้งนี้เป็นเพราะกระบวนการเลือกที่จะนำแก๊ส CO2 

ไปทำเป็นผลิตภัณฑ์อย่างไรก็ตามปริมาณการปล่อยแก๊ส CO2 เทียบเท่าของกรณีพื้นฐานนี้ก็มีค่าน้อยกว่าเมื่อ
ทำการคำนวณปริมาณถ่านหินแต่ละชนิดที่ต้องใช้เพื่อให้ได้ค่าพลังงานเท่ากับ 1,878,646.35 mmBTU ต่อ ปี 
ที่กรณีพื้นฐานผลิตได้ ดังตารางที่ 12.4 และมีอัตราส่วนการปล่อยแก๊ส CO2  ต่อพลังงานที่ได้อยู่ที่ 0.071 
short tonต่อmmBTU เมื่อไม่ได้มีกระบวนการจัดการ  และยังมีกระบวนการแปรรูปพลาสติกที่เป็นปัญหา
ด้านสิ่งแวดล้อมเนื่องจากต้องใช้เวลาในการย่อยสลายทำให้เกิดปัญหาขยะล้นดังที่พบเห็นในชุมชนและระบบ
นิเวศจึงมีการนำกระบวนการ Pyrolysis มาใช้เพ่ือแปรรูปพลาสติกและได้ผลิตภัณฑ์เป็น Pyrolysis oil ในการ
ส่งออกและนำเข้ารายได้อีกทั ้งยังได้แก๊สเชื ้อเพลิงออกมาซึ่งใช้ในการดำเนินกระบวนการ กระบวนการ 
Pyrolysis จึงเป็นกระบวนการที่สามารถพึ่งพาตนเองได้ ไม่เพียงเป็นการลดปัญหาสิ่งแวดล้อมแต่ยังสามารถ
เพ่ิมมูลค่าและสร้างรายได้อีกหนึ่งช่องทาง เป็นการเพ่ิมความยั่งยืนให้แก่กระบวนการและดำเนินภารกิจในการ
อำนวยประโยชน์แก่สังคมอย่างมีจิตสำนึกต่อสิ่งแวดล้อมโดยกรณีพื้นฐานจะคืนทุนเริ่มต้นภายใน 11 ปี มีค่า
ผลตอบแทนที่ได้รับต่อปีร้อยละ (IRR) 14 ของเงินลงทุน และ มูลค่าปัจจุบันสุทธิ (NPV) 2,599.67 บาท  

กรณีศึกษาที่ 1 เป็นการปรับปรุงกระบวนการกรณีพื ้นฐานโดยการเพ่ิมหน่วยแยกอากาศ (Air 
Separating Unit) เข้ามาในกระบวนการที ่ออกแบบเพื ่อเป็นการลดการพึ ่งพาทรัพยากรจากภายนอก
กระบวนการ ทำให้มีแก๊ส O2 และแก๊ส N2 เพียงพอที่จะใช้งานในกระบวนการผลิต แต่เมื่อทำการวิเคราะห์
ข้อมูลผลการออกแบบกระบวนการ พบว่า หน่วยแยกอากาศที่เพ่ิมขึ้น ทำให้มีพลังงานไฟฟ้าในกระบวนการไม่
พอใช้และไม่พอที่จะส่งออกให้กับชุมชนโดยรอบทำให้ต้องทำการแก้ไขกระบวนการกรณีพื้นฐานโดยการ
ปรับปรุงในส่วนระบบการผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วมด้วยการนำแก๊ส CO2 ที่ได้หลังจากการเผาไหม้วน
กลับไปเพิ่มประสิทธิภาพในการผลิตกระแสไฟฟ้า [] ซึ่งทำให้สามารถแก้ปัญหาไฟฟ้าที่ไม่เพียงพอข้างต้นได้ 
อย่างไรก็ตาม จากการวิเคราะห์ทางเศรษฐศาสตร์ พบว่า กระบวนการที่ออกแบบใหม่นี้จะส่งผลกระทบกับ
ค่าใช้จ่ายจากการต้องเพิ่มขนาดของอุปกรณ์ที่ใช้ผลิตพลังงานไฟฟ้ารวมถึงต้องเสียค่าใช้จ่ายของ หน่วยแยก
อากาศ โดยมีการคืนทนุอยู่ที่ปีท่ี 12 โดยมีปริมาณการปล่อยแก๊ส CO2 เทียบเท่าของกรณีศึกษา 1 นี้ก็มีค่าน้อย
กว่าเมื่อทำการคำนวณปริมาณถ่านหินแต่ละชนิดที่ต้องใช้เพื่อให้ได้ค่าพลังงานเท่ากับ 1,839,344.76 mmBTU
ต่อปี และมีอัตราส่วนการปล่อยแก๊ส CO2  ต่อพลังงานที่ได้อยู่ที่ 0.072 short ton ต่อ mmBTU เมื่อไม่ได้มี
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กระบวนการจัดการ   มีค่าผลตอบแทนที่ได้รับต่อปีร้อยละ  (IRR) 14 ของเงินลงทุน และ มูลค่าปัจจุบันสุทธิ 
(NPV) 2584.67 บาท     
          หลังจากนั้น เนื่องจาก การจำหน่ายแก๊ส CO2 โดยตรงให้กับภาคอุตสาหกรรมเพียงอย่างเดียวนั้น
อาจจะเป็นทางเลือกในการลดแก๊ส CO2 ที่ไม่ยั่งยืน หากความต้องการปริมาณแก๊ส CO2 ของประเทศลดลง 
เป็นไปตามยุทธศาสตร์แห่งชาติ ใน BCG Model ในเศรษฐกิจด้านสิ่งแวดล้อม ทำให้นำไปสู่กรณีศึกษาท่ี 2 
          กรณีศึกษาที่ 2 หลังจากทำการสืบค้นกระบวนการที่เกี่ยวข้องกับการนำแก๊ส CO2 ที่เหลือไปใช้งาน 
(CO2 Utilization) พบว่า มีกระบวนการที ่หลากหลาย [29]ไม่ว ่าจะเป็นการใช้ประโยชน์ในกระบวนการ
สังเคราะห์แสงของพืชที่ใช้สารตั้งต้นเป็นแก๊ส CO2 ที่สามารถลดการปล่อยแก๊ส CO2 ได้อย่างยั่งยืนหรือการ
นำไปเพิ่มมูลค่าผลิตเป็นสารเคมีชนิดอื่น ๆ เช่น แก๊สเชื้อเพลิงหรือเมทานอล เป็นต้น วิธีส่ วนใหญ่จะได้รับ
ประโยชน์ทางด้านความยั่งยืนหรือทางด้านเศรษฐศาสตร์เพียงด้านใดด้านหนึ่ง เพราะฉะนั้นกระบวนการที่
สามารถได้รับประโยชน์ในทั้งสองด้านจะเป็นทางเลือกที่เหมาะสมในการนำมาเป็นกระบวนการสำหรับนำแก๊ส 
CO2 ที่เหลือไปใช้งาน แทนที่การจำหน่ายแก๊ส CO2 โดยตรง หนึ่งในกระบวนการที่สามารถตอบโจทย์ได้ทั้ง
ทางด้านความยั่งยืนและทางด้านเศรษฐศาสตร์ จะเป็นการนำแก๊ส CO2 ไปเป็นสารตั้งต้นในการผลิตวัสดุ
ก่อสร้างที่จะได้รายได้กลับมาเป็นผลิตภัณฑ์ข้างเคียงของกระบวนการ เป็นการหมุนเวี ยนนำขยะมูลฝอยจาก
ชุมชนและเกษตรกรรมกลับไปใช้งานในชุมชน อีกทั้ง กระบวนการนี้เป็นการลดการปล่อยแก๊ส CO2 ที่ยั่งยืน
หรือถาวรมากกว่ากระบวนการอื่นที่เป็นการลดการปล่อยแก๊ส CO2 ชั่วคราวเท่านั้น[29] ทำให้ระบบโดยรวม
สามารถช่วยลดการปล่อยแก๊ส CO2 สิ่งแวดล้อมได้อย่างมีประสิทธิภาพมากขึ้น อย่างไรก็ตาม เมื่อพิจารณาการ
วิเคราะห์ทางเศรษฐศาสตร์เพ่ือที่จะสามารถคืนทุนในระยะเวลาที่กำหนดทำให้อัตราส่วนในการขายไปเป็นสาร
ตั้งต้นของวัสดุก่อสร้างอยู่ที่ร้อยละ 15 ของปริมาณแก๊ส CO2 ที่สามารถผลิตได้จากกระบวนการนี้ ซึ่งจะทำให้
กรณีศึกษานี้คืนทุนเริ่มต้นได้ทันภายในปีที่ 20 พอดีโดยมีปริมาณการปล่อยแก๊ส CO2 เทียบเท่าของกรณีศึกษา 
2 นี้ก็มีค่าน้อยกว่าเมื ่อทำการคำนวณปริมาณถ่านหินแต่ละชนิดที ่ต้องใช้เพื ่อให้ได้ค่าพลังงานเท่ากับ 
1,839,344.76 mmBTUต่อปี และมีอัตราส่วนการปล่อยแก๊ส CO2  ต่อพลังงานที่ได้อยู่ที่ 0.072 short tonต่อ
mmBTU เมื่อไม่ได้มีกระบวนการจัดการ  มีค่าผลตอบแทนที่ได้รับต่อปีร้อยละ (IRR) 10 ของเงินลงทุน มีมูลค่า
ปัจจุบันสุทธิ (NPV) 46.63 บาท 
          ทั้งนี้กระบวนการที่ออกแบบนี้จะมีแนวคิดตามเป้าหมายสอดคล้องกับ BCG Model ทั้งหมด อย่างไรก็
ตาม กระบวนการยังสามารถปรับปรุงให้ดีขึ้นได้โดยการจัดการพลังงานในกระบวนการด้วยการประยุกต์การ
หมุนเวียนการใช้พลังงานในระบบนำไปสู่กรณีศึกษาที่ 3 
          กรณีศึกษาที่ 3 จากกรณีศึกษาท่ี 2 ด้วยความต้องการที่จะพัฒนากระบวนการให้มีประสิทธิภาพการใช้
พลังงานให้สูงขึ้น ลดการใช้พลังงานในกระบวนการ และ ลดค่าใช้จ่ายของกระบวนการ จึงทำการวิเคราะห์การ
ใช้พลังงานในกระบวนการโดยให้ความสำคัญกับการหมุนเวียนพลังงานในกระบวนการ ที่เรียกว่า การบูรณา
การความร้อน (Heat Integration) ในกระบวนการ มีหลักการคือจะพิจารณาการใช้พลั งงานภายใน
กระบวนการก่อนที่จะนำเข้าพลังงานจากนอกกระบวนการซึ่งจะส่งผลโดยตรงต่อทั้งค่าใช้จ่ายของกระบวนการ
และการใช้อุปกรณ์ในกระบวนการ หลังจากการบูรณาการความร้อนในกระบวนการมีค่าใช้จ่ายที่ลดลงจากการ
ลดการนำเข้าพลังงานจากภายนอกกระบวนการ เมื่อพิจารณาการวิเคราะห์ทางเศรษฐศาสตร์ กระบวนการที่
ออกแบบจะคืนทุนเริ่มต้นภายในปีที่ 16 โดยมีปริมาณการปล่อยแก๊ส CO2 เทียบเท่าของกรณีศึกษา 3 นี้ก็มีค่า
น้อยกว่าเมื่อทำการคำนวณปริมาณถ่านหินแต่ละชนิดที่ต้องใช้เพื่อให้ได้ค่าพลังงานเท่ากับ 1,840,117.24 
mmBTU ต่อ ปี และมีอัตราส่วนการปล่อยแก๊ส CO2  ต่อพลังงานที่ได้อยู่ที่ 0.072 short ton ต่อ mmBTU 
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เมื่อไม่ได้มีกระบวนการจัดการ มีค่าผลตอบแทนที่ได้รับต่อปีร้อยละ  (IRR) 11 ของเงินลงทุน และ มูลค่า
ปัจจุบันสุทธิ (NPV) 809.21 บาท      
          จากผลที่ได้ทั้งหมดจึงสามารถสรุปได้ว่า กรณีศึกษาที่ 3 นี้เป็นกรณีศึกษาที่มีความเหมาะสมทั้งใน
มุมมองทางด้านเศรษฐกิจชีวภาพที่เป็นการนำความรู้ เทคโนโลยี และนวัตกรรม มาพัฒนาต่อยอดเพิ่มมูลค่า
ให้กับทรัพยากรชีวภาพ มุมมองทางด้านเศรษฐกิจหมุนเวียนที่เป็นการนำทรัพยากรมาใช้ให้เกิดประโยชน์สูงสุด
และคุ้มค่าที่สุด โดยมุ่งไปลดปริมาณของเสียให้น้อยลงหรือเท่ากับศูนย์ ด้วยการปรับกระบวนการผลิต และ 
มุมมองทางด้านเศรษฐกิจสีเขียวที่มุ ่งเน้นการลดผลกระทบต่อโลกอย่างยั่งยืน โดยเฉพาะความยั่งยืนด้าน
สิ่งแวดล้อมนั่นเอง 
 
สรุปผลการดำเนินงาน 
 
          จากการดำเนินงานของทั้ง 4 กรณีศึกษาสามารถสรุปภาพรวมของแต่ละกรณีศึกษาออกมาได้ ดัง
ตารางที่ 13.1 และ ผู้ออกแบบมีความเห็นว่ากรณีศึกษาที่ 3 เป็นกรณีศึกษาที่เหมาะสมเพราะสามารถตอบ
โจทย์ทั ้งในแง่กระบวนการผลิตและเศรษฐศาสตร์ซึ ่งเป็นการนำแนวคิด Circular City มาใช้ได้อย่างมี
ประสิทธิภาพสูงที่สุด รวมทั้ง ตอบโจทย์โมเดลเศรษฐกิจชีวภาพที่จะทำให้ไทยบรรลุเป้าหมายการพัฒนาที่
ยั่งยืน (Sustainable Development Goals : SDG) ขององค์การสหประชาชาติด้วย 
 
ตารางที่ 13.1 ตารางสรุปผลการดำเนินงาน 
กรณีศึกษา ปีท่ีคืนทุน GHG พื้นที่ท่ีใช้ [ ไร่ ] จุดเด่น ข้อสังเกต 
กรณีพื้นฐาน 10.40 0 29.06 คืนทุนได้เร็วที่สุด ระบบยังพึ่งพาทรัพยากรจาก

ภายนอกกระบวนการ ทำให้
กระบวนการไม่ยั่งยืน 

1 11.06 0 25.45 มีพื้นที่การจัดตั้งโรงงานน้อยที่สุด ผลิตภัณฑ์ CO2 ที่ได้อาจมาก
เกินความต้องการของตลาด 

2 19.28 0 26.34 มีการคำนึงถึงความยั่งยืนของการ
ลดปริมาณ CO2 โดยการขายใน
รูปแบบ Building Materials 

คืนทุนได้ช้าที่สุด 

3 15.78 0 26.34 มีประย ุกต์กระบวนการให้ตอบ
โจทย์ Circular City ทั ้งทุกแง่มุม 
ท ั ้ งด ้านกระบวนการ พล ังงาน 
เศรษฐศาสตร์ และ สิ่งแวดล้อม 

กระบวนการคืนทุนภายใน
ระยะเวลาท ี ่ต ้องการและ
ยังคงอยู่ใน BCG Model 

 
ข้อเสนอแนะ 
 
          จากการออกแบบและเปรียบเทียบในแต่ละกรณีศึกษาพบว่าทุกกรณีศึกษาสามารถคืนทุนภายใน 20 ปี
โดยเรียงลำดับการคืนทุนจากน้อยไปมากได้ดังนี้ กรณีพื้นฐาน (10.40 ปี) กรณีศึกษา 1 (11.06 ปี) กรณีศึกษา 
3 (15.78ปี) และ กรณีศึกษา 2 (19.28 ปี) จะเห็นว่ากรณีศึกษากระบวนการที่ออกแบบที่สอดคล้องกับแนวคิด 
BCG Model ที่สุด คือ กรณีศึกษา 3 สามารถคืนทุนได้ภายใน 20 ปี อยู่ที่ปีที่ 16 มีข้อสังเกต คือ แก๊ส CO2 ที่
ออกจากกระบวนการในกรณีพื้นฐานและกรณีศึกษาที่ 1 จะถูกจำหน่ายในรูปแบบแก๊สที่ใช้ในอุตสาหกรรม
ทั้งหมดโดยตรงซึ่งอาจจะมากเกินความต้องการของตลาดอุตสาหกรรม [34] แต่ในกรณีศึกษา 2 และ 3 ทำการ
แปรรูปแก๊ส CO2 ไปเป็นสารตั้งต้นของวัสดุก่อสร้างผ่านกระบวนการเพ่ิมเติมจึงทำให้มีค่าใช้จ่ายมากกว่าทำให้
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มูลค่าของการจัดจำหน่ายในรูปแบบของสารตั้งต้นวัสดุก่อสร้างต่ำกว่าส่งผลให้การคืนทุนช้ากว่ากรณีพื้นฐาน
และกรณีศึกษาที่ 1 เพราะฉะนั้นจึงควรลดต้นทุนการแปรรูปของสารตั้งต้นวัสดุก่อสร้างยกตัวอย่างเช่น การ
เปลี่ยนกระบวนการที่ใช้ หรือ ปรับเปลี่ยนองค์ประกอบที่ส่งผลอย่างค่าดำเนินการหรือสภาวะที่ดำเนินงาน 
หรือปรับคุณภาพของแก๊ส CO2 ให้มีคุณภาพอยู่ในระดับที่สามารถนำไปใช้ทางการแพทย์ซึ่งมีราคาสูงกว่าระดับ
อุตสาหกรรมรวมทั้งยังตอบโจทย์สังคมผู้สูงวัยในอนาคต การปรับทางด้านเทคนิคการควบคุมสภาวะของ
อุปกรณ์ในกระบวนการก็สามารถช่วยพัฒนาระบบได้ ยกตัวอย่างเช่น การปรับเปลี่ยนอุณหภูมิหรือความดันใน
บางอุปกรณ์ให้ลดลงเพื่อเป็นง่ายต่อการควบคุมรวมถึงส่งผลต่อด้านความปลอดภัยภายในโรงงานโดยเฉพาะ
เรื่องค่าใช้จ่ายที่ลดตามมาเนื่องจากถ้าใช้สภาวะที่ค่อนข้างเฉพาะเจาะจงมาก ๆ ที่อุณหภูมิสูงหรือความดันสูง
ทำให้วัสดุที่ใช้ในอุปกรณ์อาจไม่สามารถหาได้ในท้องตลาดส่งผลให้ราคาสูงขึ้นตามไปด้วย เพราะฉะนั้นการปรับ
สมดุลของสภาวะที่เหมาะสมแล้วยังคงประสิทธิภาพและคุณภาพการผลิตก็เป็นสิ่งหนึ่งที่สามารถพัฒนาระบบ
ได้
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 โครงการการประกวดฉบับนี้สำเร็จลุล่วงไปได้ด้วยดีด้วยความอนุเคราะห์และความกรุณาของอาจารย์
ที่ปรึกษาโครงการที่กรุณาให้คำปรึกษา ความรู้ ข้อเสนอแนะ แนวทางในการทำโครงการและปรับปรุงแก้ไข   
ข้อบกพร้องต่าง ๆ และให้คำปรึกษากับปัญหาที่เกิดขึ้นตลอดการทำโครงการเพื่อให้การทำโครงการฉบับนี้
สมบูรณ์ ทางคณะผู้จัดทำจึงขอกราบขอบพระคุณในความเอาใส่ใจและความจริงใจของอาจารย์เป็นอย่างสูงไว้ 
ณ ที่นี้ 

 ขอขอบพระคุณ นักว ิจ ัยและคณะทุกท่านที ่คอยให้คำแนะนำและคำปรึกษาด้านกระบวน               
การดำเนินงาน รวมถึงถ่ายทอดวิชาความรู้ต่าง ๆ ที่เป็นประโยชน์ คอยติดตามและช่วยเหลือจนโครงการ
สามารถสำเร็จลุล่วงไปได้ดว้ยดี 
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Appendix. 

 
A. สมดุลมวลสารและพลังงาน (Material and Energy balances) 
1. Food waste Anaerobic Reactor AR-104 
 

ปฏิกิริยาที่เกี่ยวข้อง                                                                        Fraction conversion 
 

1. Protein + H2O  ------------>  6.5 CH4 + 6.5 CO2 +  H2S + 3 NH3                0.5 
2. Triglyceride + 28 H2O  ------------>  40 CH4 + 17 CO2 0.05 
3. Cellulose +  H2O  ------------>  3 CH4 + 3 CO2 1 
4. Hemicellulose + H2O ------------>  2.5 CO2 + 2.5 CH4  1 
 

ตารางท่ี A.1 แสดง Material Balances ของ Food waste Anaerobic Reactor AR-104 
  

Inlet Outlet  
Total 
Inlet 

  

 
Cons. 

  

 
Gen. 

  

 
Total  
Outlet 
  

Stream Name Mixed 
FW 

FW  
Pre-Biogas 

Stream No. 3 4 
CH4 kmol/hr 0 66.51 0 0 66.51 66.51 
CO2 kmol/hr 0 53.97 0 0 53.97 53.97 
H2O kmol/hr 3058.32 3027.79 3058.32 30.53 0 3027.79 
H2S kmol/hr 0 0.27 0 0 0.27 0.27 
NH3 kmol/hr 0 0.82 0 0 0.82 0.82 
CO kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
O2 kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
N2 kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
H2 kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
SO2 kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
COS kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
CS2 kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
S2 kmol/hr 0 0 0 0 0 0 

NO2 kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
SO3 kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
Inert kmol/hr 0.53 5.32E-01 0.53 0 0 0.53 

Cellulose kmol/hr 10.90 0 10.90 10.90 0 0 
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Inlet Outlet  

Total 
Inlet 

  

 
Cons. 

  

 
Gen. 

  

 
Total  
Outlet 
  

Stream Name Mixed 
FW 

FW  
Pre-Biogas 

Stream No. 3 4 
Hemicellulose kmol/hr 4.09 0 4.09 4.09 0 0 

Protein kmol/hr 0.55 0.27 0.55 0.27 0 0.27 
Triglyceride kmol/hr 10.90 10.36 10.90 0.55 0 10.36 

MDEA kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
C5H7NO2 kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
MDEAH+ kmol/hr 0 0 0 0 0 0 

NH4
+ kmol/hr 0 0 0 0 0 0 

H3O+ kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
HCO3

- kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
CO3

2- kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
HS- kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
S2- kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
H+ kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
OH- kmol/hr 0 0 0 0 0 0 

Sulfur kmol/hr 0 0 0 0 0 0 
H2SO4 kmol/hr 0 0 0 0 0 0 

Total Mole  
Flow 

kmol/hr 3085.29 3160.52 3085.29 
 

121.57 3160.52 

 
ตารางที่ A.2 แสดง Energy Balances ของ Food waste Anaerobic Reactor AR-104 
  

Inlet Outlet 
Stream Name Mixed FW FW Pre-Biogas 
Stream No. 3 4 

Temperature (°C)  11.57 55.00 
Pressure (atm) 1 1 
Mass flow rate (kg/hr) 67333.75 67357.20 
Mass Enthalpy (J/kg) -13687048.47 -13538855.97 
Enthalpy flow (kW) -256000.08 -253316.52 
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Inlet Outlet 

Stream Name Mixed FW FW Pre-Biogas 
Stream No. 3 4 
Total (kW) -256000.08 -253316.52 
Heat input (kW) 2683.56 

  
2 Food waste water separator V-107 
 

ตารางท่ี A.3 แสดง Material Balances ของ Food waste water separator V-107 
  

Inlet Outlet  
Total Inlet 
  

 
Total Outlet 
  

 
Stream Name 

FW 
Pre-Biogas 

3 

FW 
Condensed 

water 

FW 
Biogas 

Stream No. 8 9 16 
CH4 kg/hr 1066.92 5.48E-05 1066.92 1066.92 1066.92 
CO2 kg/hr 2371.23 2.35E-02 2371.21 2371.23 2371.23 
H2O kg/hr 373.49 359.17 14.32 373.49 373.49 
H2S kg/hr 9.15 1.16E-03 9.15 9.15 9.15 
NH3 kg/hr 12.55 2.81E-02 12.52 12.55 12.55 
CO kg/hr 0 0 0 0 0 
O2 kg/hr 0 0 0 0 0 
N2 kg/hr 0 0 0 0 0 
H2 kg/hr 0 0 0 0 0 
SO2 kg/hr 0 0 0 0 0 
COS kg/hr 0 0 0 0 0 
CS2 kg/hr 0 0 0 0 0 
S2 kg/hr 0 0 0 0 0 

NO2 kg/hr 0 0 0 0 0 
SO3 kg/hr 0 0 0 0 0 
Inert kg/hr 0 0 0 0 0 

Cellulose kg/hr 0 0 0 0 0 
Hemicellulose kg/hr 0 0 0 0 0 
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Inlet Outlet  

Total Inlet 
  

 
Total Outlet 
  

 
Stream Name 

FW 
Pre-Biogas 

3 

FW 
Condensed 

water 

FW 
Biogas 

Stream No. 8 9 16 
Protein kg/hr 0 0 0 0 0 

Triglyceride kg/hr 0 0 0 0 0 
MDEA kg/hr 0 0 0 0 0 

C5H7NO2 kg/hr 0 0 0 0 0 
MDEAH+ kg/hr 0 0 0 0 0 

NH4
+ kg/hr 0 0 0 0 0 

H3O+ kg/hr 0 0 0 0 0 
HCO3

- kg/hr 0 0 0 0 0 
CO3

2- kg/hr 0 0 0 0 0 
HS- kg/hr 0 0 0 0 0 
S2- kg/hr 0 0 0 0 0 
H+ kg/hr 0 0 0 0 0 
OH- kg/hr 0 0 0 0 0 

Sulfur kg/hr 0 0 0 0 0 
H2SO4 kg/hr 0 0 0 0 0 

Total Mole 
Flow    kg/hr 

3833.34 359.23 3474.11 3833.34 3833.34 

 
ตารางท่ี A.4 แสดงการคำนวณ Flash calculation ของ Food waste water separator V-107 
  

Inlet Outlet  
 
K 

 
 
li 

 
 

vi 
 

Stream Name 
FW 

Pre-Biogas 
3 

FW 
Condensed 

water 

FW 
Biogas 

Stream No. 8 9 16 

CH4 kmol/hr 66.51 3.42E-06 66.51 3176778.78 3.42E-06 66.51 

CO2 kmol/hr 53.88 5.34E-04 53.88 16465.64 5.34E-04 53.88 
H2O kmol/hr 20.73 19.94 0.79 0.01 19.94 0.79 
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Inlet Outlet  

 
K 

 
 
li 

 
 

vi 
 

Stream Name 
FW 

Pre-Biogas 
3 

FW 
Condensed 

water 

FW 
Biogas 

Stream No. 8 9 16 

H2S kmol/hr 0.27 3.42E-05 0.27 1281.38 3.42E-05 0.27 
NH3 kmol/hr 0.74 1.65E-03 0.74 72.71 1.65E-03 0.74 

Total Mole  
Flow 

kmol/hr 142.12 19.94 122.18 
 

19.94 122.18 

 

ตารางท่ี A.5 แสดง Energy Balances ของ Food waste water separator V-107 

  Inlet Outlet 
Stream Name FW 

Pre-Biogas 3 
FW Condensed water FW Biogas 

Stream No. 8 9 16 

Temperature (°C)  55 5 5 
Pressure (atm) 1 1 1 
Mass flow rate (kg/hr) 3833.34 359.23 3474.11 
Mass Enthalpy (J/kg) -8130004.82 -16110806.40 -7633612.15 
Enthalpy flow (kW) -8656.97 -1607.62 -7366.68 
Total (kW) -8656.97 -8974.30 
Heat input (kW) -317.33 

 
3. Rich water Heater E-216 
 

ตารางท่ี A.6 แสดง Energy Balances ของ Rich water Heater E-216 
 

  Inlet Outlet 
Stream Name Pressurized scrub water Preheated scrub water 
Stream No. 58 59 

Temperature (°C)  29.68 90.00 
Pressure (atm) 6 6 
Mass flow rate (kg/hr) 25074.85 25074.85 
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  Inlet Outlet 
Stream Name Pressurized scrub water Preheated scrub water 
Stream No. 58 59 
Mass Enthalpy (J/kg) -15826197.37 -15573294.49 
Enthalpy flow (kW) -110233.20 -108471.68 
Total (kW) -110233.20 -108471.68 
Heat input (kW) 1761.53 

 
4. Lean MDEA Cooler E-209 
 

ตารางท่ี A.7 แสดง Energy Balances ของ Lean MDEA Cooler E-209 
 

  Inlet Outlet 
Stream Name Total Lean MDEA Recycle MDEA 
Stream No. 48 49 

Temperature (°C)  134.88 25.00 
Pressure (atm) 2.96 3.00 
Mass flow rate (kg/hr) 179875.92 179875.92 
Mass Enthalpy (J/kg) -12470457.36 -12889181.04 
Enthalpy flow (kW) -623093.06 -644014.81 
Total (kW) -623093.06 -644014.81 
Heat input (kW) -20921.75 

 
5. Internal Heat Exchanger E-306 
 

ตารางท่ี A.8 แสดง Material Balances ของ Internal Heat Exchanger E-306 
  

Inlet Outlet  
 Total 
Inlet  

 
Total  
Outlet 

  

Stream Name Pressurized 
utility water 2 

Flue gas 
3 

Utility 
steam 

Cooled 
flue gas 

Stream No. 85 78 86 79 
CH4 kg/hr 0 0 0 0 0 0 
CO2 kg/hr 0 8325.79 0 8325.79 8325.79 8325.79 
H2O kg/hr 25000 6021.83 25000 6021.83 31021.83 31021.83 
H2S kg/hr 0 1.30E-01 0 1.30E-01 1.30E-01 1.30E-01 
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Inlet Outlet  

 Total 
Inlet  

 
Total  
Outlet 

  

Stream Name Pressurized 
utility water 2 

Flue gas 
3 

Utility 
steam 

Cooled 
flue gas 

Stream No. 85 78 86 79 
NH3 kg/hr 0 0 0 0 0 0 
CO kg/hr 0 0 0 0 0 0 
O2 kg/hr 0 1.36 0 1.36 1.36 1.36 
N2 kg/hr 0 7.31E-04 0 7.31E-04 7.31E-04 7.31E-04 
H2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 
SO2 kg/hr 0 1.22E-01 0 0.1223 0.1223 0.1223 
COS kg/hr 0 0 0 0 0 0 
CS2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 
S2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 

NO2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 
SO3 kg/hr 0 0 0 0 0 0 
Inert kg/hr 0 0 0 0 0 0 

Cellulose kg/hr 0 0 0 0 0 0 
Hemicellulose kg/hr 0 0 0 0 0 0 

Protein kg/hr 0 0 0 0 0 0 
Triglyceride kg/hr 0 0 0 0 0 0 

MDEA kg/hr 0 1.62E-02 0 1.62E-02 1.62E-02 1.62E-02 
C5H7NO2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 
MDEAH+ kg/hr 0 0 0 0 0 0 

NH4
+ kg/hr 0 0 0 0 0 0 

H3O+ kg/hr 0 0 0 0 0 0 
HCO3

- kg/hr 0 0 0 0 0 0 
CO3

2- kg/hr 0 0 0 0 0 0 
HS- kg/hr 0 0 0 0 0 0 
S2- kg/hr 0 0 0 0 0 0 
H+ kg/hr 0 0 0 0 0 0 
OH- kg/hr 0 0 0 0 0 0 

Sulfur kg/hr 0 0 0 0 0 0 
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Inlet Outlet  

 Total 
Inlet  

 
Total  
Outlet 

  

Stream Name Pressurized 
utility water 2 

Flue gas 
3 

Utility 
steam 

Cooled 
flue gas 

Stream No. 85 78 86 79 
H2SO4 kg/hr 0 0 0 0 0 0 

Total Mole  
Flow kg/hr 

25000 14349.25 25000 14349.25 39349.25 39349.25 

 
ตารางท่ี A.9 แสดง Energy Balances ของ Internal Heat Exchanger E-306 
 

  Inlet Outlet 
Stream Name Pressurized 

utility water 2 
Flue gas 3 Utility steam Cooled flue gas 

Stream No. 85 78 86 79 
Temperature (°C)  25.01 2389.73 159.78 169.77 
Pressure (atm) 5.93 0.65 5.93 0.65 
Mass flow rate (kg/hr) 25000.00 14349.25 25000.00 14349.25 
Mass Enthalpy (J/kg) -15981094.63 -6455965.17 -13580752.36 -10637965.81 
Mass heat capacity 
(J/kg K) 

4528.23 2260.68 2496.56 1376.30 

Q,cold (kW) 3287.06 
Q,hot (kW) -16090.96 
∆T1  (°C) 144.76 
∆T2 (°C) 2229.96 
∆Tlm (°C) 762.51 
U (W/m2 K) 850 
As (m2) 24.83 
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6. MDEA Pump P-202 
 

ตารางท่ี A.10 แสดง Energy Balances ของ MDEA Pump P-202 
  

  Inlet Outlet 
Stream Name Total Lean MDEA Recycle MDEA 
Stream No. 48 49 

Temperature (°C)  25 25.05 
Pressure (atm) 1 3 
Mass flow rate (kg/hr) 179798.62 179798.62 
Mass Enthalpy (J/kg) -12899213.53 -12899004.13 
Mass heat capacity (J/kg K) -12899213.53 -12899004.13 
Enthalpy flow (kW) 3911.35 3736.16 
Total (kW) 1020.26 1020.32 
Fluid power (Watt) 9911.60 
Head pump,u (m) 20.25 
Pump efficiency (%) 75.09 
Net work (Watt) 13200.14 

 
 7. CO2 compressor C-308 
 

ตารางท่ี A.11 แสดง Energy Balances ของ CO2 compressor C-308 
 

  Inlet Outlet 
Stream Name Pre-CO2 2 Compressed CO2 2 
Stream No. 81 82 

Temperature (°C)  0 102.83 
Pressure (atm) 1 3 
Mass flow rate (kg/hr) 8343.21 8343.21 
Mass Enthalpy (J/kg) -8976154.54 -8887362.69 
Enthalpy flow (kW) -20802.76 -20596.98 
Total (kW) -20802.76 -20596.98 
Net work required (kW) 205.78 
% isentropic efficiency  72 
Isentropic power requirement (kW) 148.16 
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8. Gas Turbine 1   C-304 
 

ตารางที่ A.12 แสดง Energy Balances ของ Gas Turbine 1   C-304 
 

  Inlet Outlet 
Stream Name Flue gas Flue gas 2 
Stream No. 76 77 

Temperature (°C)  3000.00 2696.96 
Pressure (atm) 6.00 1.98 
Mass flow rate (kg/hr) 14349.25 14349.25 
Mass Enthalpy (J/kg) -5030958.20 -5749523.74 
Enthalpy flow (kW) -20052.90 -22917.04 
Total (kW) -20052.90 -22917.04 
Net work required (kW) -2864.13 
% isentropic efficiency  70 
Isentropic power requirement (kW) -4091.62 

 
9. MDEA Absorber tower T-204 
 

ตารางท่ี A.13 แสดง Material Balances ของ MDEA Absorber tower T-204 
  

Inlet Outlet  
 Total 
Inlet  

 
Total  
Outlet 

  

Stream Name Compressed 
Biogas 

Preheated 
MDEA 

Treated 
gas 

Rich 
MDEA 

Stream No. 33 36 37 42 
CH4 kg/hr 4356.85 0 4354.49 2.36 4356.85 4356.85 
CO2 kg/hr 10491.14 0 1827.56 60.85 10491.14 1888.41 
H2O kg/hr 60.56 134838.12 256.45 131131.52 134898.68 131387.97 
H2S kg/hr 30.71 0 1.85E-05 6.82 30.71 6.82 
NH3 kg/hr 43.96 0 3.13E-08 43.96 43.96 43.96 
CO kg/hr 0 0 0 0 0 0 
O2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 
N2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 
H2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 
SO2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 
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Inlet Outlet  

 Total 
Inlet  

 
Total  
Outlet 

  

Stream Name Compressed 
Biogas 

Preheated 
MDEA 

Treated 
gas 

Rich 
MDEA 

Stream No. 33 36 37 42 
COS kg/hr 0 0 0 0 0 0 
CS2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 
S2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 

NO2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 
SO3 kg/hr 0 0 0 0 0 0 
Inert kg/hr 0 0 0 0 0 0 

Cellulose kg/hr 0 0 0 0 0 0 
Hemicellulose kg/hr 0 0 0 0 0 0 

Protein kg/hr 0 0 0 0 0 0 
Triglyceride kg/hr 0 0 0 0 0 0 

MDEA kg/hr 0 44877.95 2.70E-02 19029.38 44877.95 19029.40 
C5H7NO2 kg/hr 0 0 0 0 0 0 
MDEAH+ kg/hr 0 72.31 0 26139.38 72.31 26139.38 

NH4
+ kg/hr 0 0 0 0 0 0 

H3O+ kg/hr 0 0 0 0 0 0 
HCO3

- kg/hr 0 0 0 10625.16 0 10625.16 
CO3

2- kg/hr 0 0 0 1280.65 0 1280.65 
HS- kg/hr 0 0 0 23.18 0 23.18 
S2- kg/hr 0 0 0 1.31E-02 0 1.31E-02 
H+ kg/hr 0 0 0 0 0 0 
OH- kg/hr 0 10.23 0 4.94E-02 10.23 4.94E-02 

Sulfur kg/hr 0 0 0 0 0 0 
H2SO4 kg/hr 0 0 0 0 0 0 

Total Mole  
Flow kg/hr 

14983.22 179798.62 6438.53 188343.30 194781.83 194781.83 
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ตารางท่ี A.14 แสดง Energy Balances ของ MDEA Absorber tower T-204 
   

  Inlet Outlet 
Stream Name Compressed Biogas Preheated MDEA Treated gas Rich MDEA 
Stream No. 33 36 37 42 

Temperature (°C)  70.48 43.00 43.80 58.28 
Pressure (atm) 2.00 3.00 1.97 1.98 
Mass flow rate (kg/hr) 14983.22 179798.62 6438.53 188343.30 
Mass Enthalpy (J/kg) -7628783.40 -12831895.30 -6199832.93 -12644691.28 
Enthalpy flow (kW) -31751.03 -640876.95 -11088.28 -661539.70 
Total (kW) -672627.98 -672627.98 
Heat input (kW) 0.00 

 

10. Food waste rotary screen SC-501 
 

ตารางท่ี A.15 แสดง Material Balances ของ Food waste rotary screen SC-501 
  

Inlet Outlet  
Total 
Inlet 

  

 
Total 
Outlet 

  

Stream Name Total FW 
wastewater 

FW Treated 
water 

FW solid 
waste 

Stream No. 11 12 13 
CH4 kg/hr 3.97E-02 0 3.97E-02 3.97E-02 3.97E-02 
CO2 kg/hr 33.46 0 33.46 33.46 33.46 
H2O kg/hr 60510.59 55064.64 5445.95 60510.59 60510.59 
H2S kg/hr 8.81 0 8.81 8.81 8.81 
NH3 kg/hr 3.48 0 3.48 3.48 3.48 
CO kg/hr 0 0 0 0 0 
O2 kg/hr 0 0 0 0 0 
N2 kg/hr 0 0 0 0 0 
H2 kg/hr 0 0 0 0 0 
SO2 kg/hr 0 0 0 0 0 
COS kg/hr 0 0 0 0 0 
CS2 kg/hr 0 0 0 0 0 
S2 kg/hr 0 0 0 0 0 

NO2 kg/hr 0 0 0 0 0 
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Inlet Outlet  

Total 
Inlet 

  

 
Total 
Outlet 

  

Stream Name Total FW 
wastewater 

FW Treated 
water 

FW solid 
waste 

Stream No. 11 12 13 
SO3 kg/hr 0 0 0 0 0 
Inert kg/hr 53.15 0 53.15 53.15 53.15 

Cellulose kg/hr 0 0 0 0 0 
Hemicellulose kg/hr 0 0 0 0 0 

Protein kg/hr 100.15 0 100.15 100.15 100.15 
Triglyceride kg/hr 9192.12 0 9192.12 9192.12 9192.12 

MDEA kg/hr 0 0 0 0 0 
C5H7NO2 kg/hr 0 0 0 0 0 
MDEAH+ kg/hr 0 0 0 0 0 

NH4
+ kg/hr 0 0 0 0 0 

H3O+ kg/hr 1.30E-02 0 1.30E-02 1.30E-02 1.30E-02 
HCO3

- kg/hr 4.12E-02 0 4.12E-02 4.12E-02 4.12E-02 
CO3

2- kg/hr 2.32E-08 0 2.32E-08 2.32E-08 2.32E-08 
HS- kg/hr 7.93E-04 0 7.93E-04 7.93E-04 7.93E-04 
S2- kg/hr 8.47E-12 0 0 8.47E-12 0 
H+ kg/hr 0 0 0 0 0 
OH- kg/hr 1.25E-07 0 1.25E-07 1.25E-07 1.25E-07 

Sulfur kg/hr 0 0 0 0 0 
H2SO4 kg/hr 0 0 0 0 0 

Total Mole Flow kg/hr 69901.85 55064.64 14837.21 69901.85 69901.85 
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ตารางท่ี A.16 แสดง Energy Balances ของ Food waste rotary screen SC-501 
 

  Inlet Outlet 
Stream Name Total FW wastewater FW Treated water FW solid waste 
Stream No. 11 12 13 

Temperature (°C)  50.37 50.37 50.37 
Pressure (atm) 1 1 1 
Mass flow rate (kg/hr) 69901.85 55064.64 14837.21 
Mass Enthalpy (J/kg) -14063292.81 -15895879.08 -6512087.64 
Enthalpy flow (kW) -273069.49 -243139.13 -26839.22 
Total (kW) -273069.49 -269978.35 
Heat input (kW) 3091.14 
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B. ตัวอย่างการคำนวณ 
B.1 สมดุลมวลสาร (Material Balances) 
จากสมการ  Accumulation = Materials Input – Materials Output + Material generation  
   – Material consumption 

ที่สภาวะคงตัว (Steady state) :   Accumulation = 0 
ดังนั้น Materials Input + Material generation =  Materials Output + Material consumption 
ตัวอย่าง Material Balances ของ Food waste Anaerobic Reactor AR-104 
  

Inlet 

Stream Name Mixed FW 

Stream No. 3 
H2O kmol/hr 3058.32 
Inert kmol/hr 0.53 

Cellulose kmol/hr 10.90 
Hemicellulose kmol/hr 4.09 

Protein kmol/hr 0.55 
Triglyceride kmol/hr 10.90 

Total Mole  Flow kmol/hr 3085.29 
 
ปฏิกิริยาที่เก่ียวข้อง                                                                              Fraction conversion 
 

1. Protein + H2O  ------------>  6.5 CH4 + 6.5 CO2 +  H2S + 3 NH3                0.5 
2. Triglyceride + 28 H2O  ------------>  40 CH4 + 17 CO2 0.05 
3. Cellulose +  H2O  ------------>  3 CH4 + 3 CO2 1 
4. Hemicellulose + H2O ------------>  2.5 CO2 + 2.5 CH4  1 
 

• Components mass balance 
จากสมการ 𝛴(Materials Input) i + 𝛴(Material generation) i =  𝛴 (Materials Output) i  
 + 𝛴 (Material consumption) i 
Protein:        0.55 + 0  = (Protein output) + (0.55×0.5) 
 ดังนั้น Protein output = 0.275 kmol/hr 
Cellulose:     10.90 + 0  = (Cellulose output) + (10.90×1) 
 ดังนั้น Cellulose output = 0 kmol/hr 
Hemicellulose:      4.09 + 0 = (Hemicellulose output) + (4.09×1) 
  ดังนั้น Hemicellulose output = 0 kmol/hr 
Triglyceride:      10.90 + 0 = (Triglyceride output) + (10.90×0.05) 
  ดังนั้น Triglyceride output = 10.36 kmol/hr 
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Inert:       0.53 + 0 = (Inert output) + 0 
  ดังนั้น Inert output = 0.53 kmol/hr 
H2O:        โดย 𝛴 (H2O consumption) i = Protein consumption  
   + Triglyceride consumption×28 + Cellulose consumption + Hemicellulose 
    consumption 
จะได้ว่า  3058.32 + 0 = (H2O output) + (0.55×0.5+10.90×0.05×28+10.90×1+4.09×1) 
  ดังนั้น H2O output = 3027.79 kmol/hr 
CH4:       โดย 𝛴 (CH4 generation) i = Protein consumption×6.5  
  + Triglyceride consumption×40  + Cellulose consumption×3    
  + Hemicellulose consumption×2.5 
จะได้ว่า  0+(0.55×0.5×6.5+10.90×0.05×40+10.90×1×3+4.09×1×2.5)=(CH4 output)+ 0 
  ดังนั้น CH4 output = 66.51 kmol/hr 
CO2:       โดย 𝛴 (CO2 generation) i = Protein consumption×6.5  
  + Triglyceride consumption×17  + Cellulose consumption×3    
  + Hemicellulose consumption×2.5 
จะได้ว่า  0+(0.55×0.5×6.5+10.90×0.05×17+10.90×1×3+4.09×1×2.5)=(CO2 output)+ 0 
  ดังนั้น CO2 output = 53.97 kmol/hr 
H2S:       0+(0.55×0.5) = (H2S output) + 0 
  ดังนั้น H2S output = 0.27 kmol/hr 
NH3:       0+(0.55×0.5×3) = (NH3 output) + 0 
  ดังนั้น NH3 output = 0.82 kmol/hr 
 
ดังนั้นสามารถสรุปสมดุลมวลสารได้ดังนี้ 
  

Inlet Outlet  
Total 
Inlet 

  

 
Total  
Outlet 

(Calculation) 

Stream Name Mixed 
FW 

FW  
Pre-Biogas 

Stream No. 3 4 
CH4 kmol/hr 0 66.51 0 66.51 
CO2 kmol/hr 0 53.97 0 53.97 
H2O kmol/hr 3058.32 3027.79 3058.32 3027.79 
H2S kmol/hr 0 0.27 0 0.27 
NH3 kmol/hr 0 0.82 0 0.82 
Inert kmol/hr 0.53 5.32E-01 0.53 0.53 

Cellulose kmol/hr 10.90 0 10.90 0 
Hemicellulose kmol/hr 4.09 0 4.09 0 
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Inlet Outlet  

Total 
Inlet 

  

 
Total  
Outlet 

(Calculation) 

Stream Name Mixed 
FW 

FW  
Pre-Biogas 

Stream No. 3 4 
Protein kmol/hr 0.55 0.27 0.55 0.27 

Triglyceride kmol/hr 10.90 10.36 10.90 10.36 
Total Mole  Flow kmol/hr 3085.29 3160.52 3085.29 3160.52 

 

B.2 สมดุลพลังงาน (Energy Balances) 
 

ตัวอย่าง Energy Balances ของ CO2 compressor C-308 
 

  Inlet Outlet 
Stream Name Flue gas Flue gas 2 
Stream No. 76 77 

Temperature (°C)  3000.00 2696.96 
Pressure (atm) 6.00 1.98 
Mass heat capacity (J/kg K) 2403.83 2335.77 
Mass flow rate (kg/hr) 14349.25 14349.25 
Mass Enthalpy (J/kg) -5030958.20 -5749523.74 

 
จากสมการ  Accumulation = Energy Input – Energy Output + Heat required - Heat of reaction 
ที่สภาวะคงตัว (Steady state) :   Accumulation = 0 
ดังนั้น  Energy Input + Heat required = Energy Output + Heat of reaction 
เนื่องจากไมเ่กิดปฏิกิริยา ดังนั้น Heat of reaction = 0  
และ Energy Input   = Enthalpy input = mcp,in(Tin-Tref)   
 Energy Output   = Enthalpy Output = mcp,out(Tout-Tref)   
จะได้ว่า  Heat required = mcp,out(Tout-Tref)  - mcp,in(Tin-Tref)  = mcp,avg(Tout-Tin) 
ดังนั้น Heat required   =  14349.25 (kg/hr) × ((2403.83 +2335.77)/2) (J/kg K) × (2696.96 - 3000) 

(°C) × (1 hr/3600 s)   
    = -2864 kW = Net work required 
กำหนดให้ % isentropic efficiency = 70 % 
Isentropic power requirement = -2864/0.7 = -4091.43 kW 
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B.3 การคำนวณขนาดพื้นที่ของอุปกรณ์ที่ใช้และพื้นที่จัดเก็บวัตถุดิบ 
 

ตัวอย่าง การคำนวณขนาดพื้นที่ FW Anaerobic reactor AR-104 
 

ข้อมูลพ้ืนฐานของหน่วยปฏิบัติการ : HRT = 12 hr , Volume flow rate inlet = 3985.50 m3/hr  
ดังนั้นปริมาตรของเหลวที่ต้องกักเก็บทั้งหมด = 3985.50 m3/hr × 12 hr = 47826 m3 
กำหนดให้ในแต่ละถังปฏิกรณ์มีปริมาตรว่าง (Free volume) ไม่ต่ำกว่า 10 % ของปริมาตรทั้งหมด  
สมมติให้เส้นผ่านศูนย์กลาง (D) เท่ากับ 15 เมตร และความสูงเท่ากับ 45 เมตร 
คำนวณหาจำนวนของถังปฏิกรณ์ :  𝜋(D2) ×H×N/4  = 47826 × 1.1 --> 𝜋(152) ×45×N/4 =47826 × 1.1 
     N = 6.6 หรือ 7 ถัง 
ดังนั้นขนาดพ้ืนที่ต่อถังปฏิกรณ์ = 𝜋(152) ×/4  = 176.714 m2 
พ้ืนที่ของถังปฏิกรณ์รวมทั้งหมด = 176.714 × 7 = 1237 m2 
 
ตัวอย่าง การคำนวณขนาดพื้นที่เก็บแก๊สเชื้อเพลิง (Fuel gas storage) 
จากกำลังการผลิตแก๊สเชื้อเพลิง = 1491.99 m3/hr  
กำหนดให้ระยะเวลาในการกักเก็บแก๊วเชื้อเพลิงต่อถัง = 4 hr 
ดังนั้นปริมาตรของแก๊สที่ต้องบรรจุทั้งหมดเท่ากับ = 1491.99 m3/hr × 4 hr = 5967.96 m3  
กำหนดให้ในแต่ละถังบรรจุแก๊สมีปริมาตรว่าง (Free volume) ไม่ต่ำกว่า 20 % ของปริมาตรทั้งหมด  
สมมติให้เส้นผ่านศูนย์กลาง (D) เท่ากับ 9 เมตร และความสูงเท่ากับ 15 เมตร 
คำนวณหาจำนวนของถังปฏิกรณ์ :  𝜋(D2) ×H×N/4 =5967.96 × 1.2 -->𝜋(92) ×15×N/4=5967.96 × 1.2 
     N = 7.5 หรือ 8 ถัง 
ดังนั้นขนาดพ้ืนที่ต่อถังปฏิกรณ์ = 𝜋(92) ×/4  = 63.62 m2 
พ้ืนที่ของถังปฏิกรณ์รวมทั้งหมด = 63.62 × 8 = 508.94 m2 = 19.7 m × 25.8 m 
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C. Design requirements 
 

 จากข้อกำหนดและกฏเกณฑ์คุณภาพการผลิตแก๊สชีวภาพและปริมาณความต้องการของผลิตภัณฑ์ต่างๆ 
ตามโจทย์กำหนดสามารถสรุปได้ด ังตารางที ่ C.1 และภาพรวมของกระบวนการผลิตในกรณีพ้ืนฐาน                
(Base-case), กรณีศึกษา 1, กรณีศึกษา 2 และ กรณีศึกษา 3 แสดงในตารางที ่ C.2, C.3 , C.4 และ C.5 
ตามลำดับ โดยในทุกกรณีมีกำลังการผลิตตามความต้องการขั้นต่ำตามโจทย์กำหนดรวมถึงคุณภาพของแก๊ส
ชีวภาพและผลิตภัณฑ์เป็นไปตามมาตรฐานและกฏเกณฑ์ท่ีกำหนดไว้  
 

ตารางที่ C.1 ข้อกำหนดและกฏเกณฑ์คุณภาพการผลิตแก๊สชีวภาพและผลิตภัณฑ์ตามโจทย์กำหนด 
 

 Requirement  unit 
Raw materials  

Food waste  88146.00 ton/year 
Cassava waste 792.00 ton/year 

Biogas production 
H2O 0-10 % 
NH3 0-1 % 
CO2 20-50 % 
CH4 50-70 % 
H2S 50-5000 ppm 

Fuel gas/Cooking gas   
Pressure 1.247 atm 

H2O No requirement but suggest to reduce 
CO2 No requirement but suggest to reduce 
H2S < 1000 ppm 

Compressed Biomethane gas (CBG) 
Pressure 247.73 atm 

CH4 > 80 % 
CO2 No requirement but suggest to reduce 
H2O To be eliminated 
H2S < 100 ppm 

Mass flow rate 1 ton/year 
Gas to combined heat and power unit (CHP) 

H2O No requirement but suggest to reduce 
CO2 No requirement but suggest to reduce 
H2S < 1000 ppm 

Electricity generation 
Capacity 930 MWh/month 

Area of Filled land 50 Rais 
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ตารางที่ C.2   แสดงภาพรวมกำลังการผลิตของกระบวนผลิตแก๊สชีวภาพและผลิตภัณฑ์ต่างๆ ในกรณีพ้ืนฐาน 
    (Base-case)  
 

 Capacity unit 
Raw materials  

Food waste  88146.00 ton/year 
Cassava waste 792.00 ton/year 
Makeup water 170935.28 m3/year 

MDEA 2678575.68 ton/year 
Oxygen gas 10633.75 ton/year 

Mixed plastic waste 109.41 ton/year 
Zinc losses 1112.25 ton/year 

Nitrogen gas 16.31 ton/year 
Compressed air 4.66 ton/year 

Biogas production 
Biogas from Food waste fermentation  25013.60 ton/year 

H2O 0.65 % 
NH3 0.60 % 
CO2 44.10 % 
CH4 54.43 % 
H2S 2196.10 ppm 

Biogas from Cassava waste fermentation  82865.52 ton/year 
H2O 0.65 % 
NH3 0.47 % 
CO2 46.75 % 
CH4 51.97 % 
H2S 1603.60 ppm 

Total Biogas production  107879.12 ton/year 
H2O 0.65 % 
NH3 0.50 % 
CO2 46.13 % 
CH4 52.55 % 
H2S 1743.68 ppm 

Fuel gas/Cooking gas   
Pressure 1.247 atm 

H2O 4.35 % 
CO2 12.69 % 
CH4 82.95 % 
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 Capacity unit 
H2S 0.00166 ppm 

Mass flow rate  9271.48 ton/year 
Compressed Biomethane gas (CBG) 

Pressure 247.73 atm 
H2O 0.61 % 
CO2 13.18 % 
CH4 86.20 % 
H2S 0.00172 ppm 

Mass flow rate 8918.39 ton/year 
Gas to combined heat and power unit (CHP) 

H2O 4.35 % 
CO2 12.69 % 
H2S 0.00166 ppm 

Electricity generation 
Capacity 1900.96 MWh/month 

Additional production 
Fertilizer production 139649.52 ton/year 

Pure carbon dioxide gas (99.5%) 120323.75 ton/year 
P-oil production 21551.19 ton/year 

Hot gas from pyrolysis 7294.25 ton/year 
Area of Filled land 29.07 Rais 
 
ตารางที่ C.3  แสดงภาพรวมกำลังการผลิตของกระบวนผลิตแก๊สชีวภาพและผลิตภัณฑ์ต่างๆ ในกรณีศึกษา 1 
(Scenario 1)  กรณีศึกษาการเพ่ิม Air Separation Unit ต่อจากกรณีพ้ืนฐาน 
 
 

 Capacity unit 
Raw materials  

Food waste  88146.00 ton/year 
Cassava waste 792.00 ton/year 
Makeup water 170935.28 m3/year 

MDEA 2678575.68 ton/year 
Oxygen gas 0.00 ton/year 

Mixed plastic waste 109.41 ton/year 
Zinc losses 1112.25 ton/year 

Nitrogen gas 0.00 ton/year 
Compressed air 4.66 ton/year 
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 Capacity unit 
Biogas production 
Biogas from Food waste fermentation  25013.60 ton/year 

H2O 0.65 % 
NH3 0.60 % 
CO2 44.10 % 
CH4 54.43 % 
H2S 2196.10 ppm 

Biogas from Cassava waste fermentation  82865.52 ton/year 
H2O 0.65 % 
NH3 0.47 % 
CO2 46.75 % 
CH4 51.97 % 
H2S 1603.60 ppm 

Total Biogas production  107879.12 ton/year 
H2O 0.65 % 
NH3 0.50 % 
CO2 46.13 % 
CH4 52.55 % 
H2S 1743.68 ppm 

Fuel gas/Cooking gas   
Pressure 1.247 atm 

H2O 4.35 % 
CO2 12.69 % 
CH4 82.95 % 
H2S 0.00166 ppm 

Mass flow rate  9271.48 ton/year 
Compressed Biomethane gas (CBG) 

Pressure 247.73 atm 
H2O 0.61 % 
CO2 13.18 % 
CH4 86.20 % 
H2S 0.00172 ppm 

Mass flow rate 8918.39 ton/year 
Gas to combined heat and power unit (CHP) 

H2O 4.35 % 
CO2 12.69 % 
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 Capacity unit 
H2S 0.00166 ppm 

Electricity generation 
Capacity 970.38 MWh/month 

Additional production 
Fertilizer production 139649.52 ton/year 

Pure carbon dioxide gas (99.5%) 120323.75 ton/year 
P-oil production 21551.19 ton/year 

Hot gas from pyrolysis 7294.25 ton/year 
Area of Filled land 25.45 Rais 
 
ตารางท่ี C.4   แสดงภาพรวมกำลังการผลิตของกระบวนผลิตแก๊สชีวภาพและผลิตภัณฑ์ต่างๆ ในกรณีศึกษา 2 
(Scenario 2)  กรณีเพิ่ม Air Separation Unit ต่อจากกรณีพื้นฐานและแบ่งขาย CO2 gas สำหรับการผลิต
วัสดุก่อสร้างด้วยอัตราส่วน 0.15 ของ CO2 ที่ผลิตได้ 
 

 Capacity unit 
Raw materials  

Food waste  88146.00 ton/year 
Cassava waste 792.00 ton/year 
Makeup water 170935.28 m3/year 

MDEA 2678575.68 ton/year 
Oxygen gas 0.00 ton/year 

Mixed plastic waste 109.41 ton/year 
Zinc losses 1112.25 ton/year 

Nitrogen gas 0.00 ton/year 
Compressed air 4.66 ton/year 

Biogas production 
Biogas from Food waste fermentation  25013.60 ton/year 

H2O 0.65 % 
NH3 0.60 % 
CO2 44.10 % 
CH4 54.43 % 
H2S 2196.10 ppm 

Biogas from Cassava waste fermentation  82865.52 ton/year 
H2O 0.65 % 
NH3 0.47 % 
CO2 46.75 % 
CH4 51.97 % 
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 Capacity unit 
H2S 1603.60 ppm 

Total Biogas production  107879.12 ton/year 
H2O 0.65 % 
NH3 0.50 % 
CO2 46.13 % 
CH4 52.55 % 
H2S 1743.68 ppm 

Fuel gas/Cooking gas   
Pressure 1.247 atm 

H2O 4.35 % 
CO2 12.69 % 
CH4 82.95 % 
H2S 0.00166 ppm 

Mass flow rate  9271.48 ton/year 
Compressed Biomethane gas (CBG) 

Pressure 247.73 atm 
H2O 0.61 % 
CO2 13.18 % 
CH4 86.20 % 
H2S 0.00172 ppm 

Mass flow rate 8918.39 ton/year 
Gas to combined heat and power unit (CHP) 

H2O 4.35 % 
CO2 12.69 % 
H2S 0.00166 ppm 

Electricity generation 
Capacity 970.38 MWh/month 

Additional production 
Fertilizer production 139649.52 ton/year 

Pure carbon dioxide gas (99.5%) 102275.18 ton/year 
Concrete building materials 18048.56 ton/year 

P-oil production 21551.19 ton/year 
Hot gas from pyrolysis 7294.25 ton/year 

Area of Filled land 26.34 Rais 
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ตารางที่ C.5   แสดงภาพรวมกำลังการผลิตของกระบวนผลิตแก๊สชีวภาพและผลิตภัณฑ์ต่างๆ ในกรณีศึกษา 3 
(Scenario 3)  กรณีเพิ่ม Air Separation Unit ต่อจากกรณีพื้นฐานและแบ่งขาย CO2 gas สำหรับการผลิต
วัสดุก่อสร้างด้วยอัตราส่วน 0.15 ของ CO2 ที่ผลิตได้ เมื่อผ่านการทำ Heat integration 
 

 Capacity unit 
Raw materials  

Food waste  88146.00 ton/year 
Cassava waste 792.00 ton/year 
Makeup water 170935.28 m3/year 

MDEA 2678575.68 ton/year 
Oxygen gas 0.00 ton/year 

Mixed plastic waste 109.41 ton/year 
Zinc losses 1112.25 ton/year 

Nitrogen gas 0.00 ton/year 
Compressed air 4.66 ton/year 

Biogas production 
Biogas from Food waste fermentation  25013.60 ton/year 

H2O 0.65 % 
NH3 0.60 % 
CO2 44.10 % 
CH4 54.43 % 
H2S 2196.10 ppm 

Biogas from Cassava waste fermentation  82865.52 ton/year 
H2O 0.65 % 
NH3 0.47 % 
CO2 46.75 % 
CH4 51.97 % 
H2S 1603.60 ppm 

Total Biogas production  107879.12 ton/year 
H2O 0.65 % 
NH3 0.50 % 
CO2 46.13 % 
CH4 52.55 % 
H2S 1743.68 ppm 

Fuel gas/Cooking gas   
Pressure 1.247 atm 

H2O 4.35 % 
CO2 12.69 % 
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 Capacity unit 
CH4 82.95 % 
H2S 0.00166 ppm 

Mass flow rate  9271.48 ton/year 
Compressed Biomethane gas (CBG) 

Pressure 247.73 atm 
H2O 0.61 % 
CO2 13.18 % 
CH4 86.20 % 
H2S 0.00172 ppm 

Mass flow rate 8918.39 ton/year 
Gas to combined heat and power unit (CHP) 

H2O 4.35 % 
CO2 12.69 % 
H2S 0.00166 ppm 

Electricity generation 
Capacity 970.38 MWh/month 

Additional production 
Fertilizer production 139649.52 ton/year 

Pure carbon dioxide gas (99.5%) 102275.18 ton/year 
Concrete building materials 18048.56 ton/year 

P-oil production 21551.19 ton/year 
Hot gas from pyrolysis 7294.25 ton/year 

Area of Filled land 26.34 Rais 



 

D. แบบจำลองกระบวนการ (Simulation Models) 

          ทุกกระบวนการในการออกแบบในครั้งนี้ใช้โปรแกรม Aspen Plus Version 11 เป็นส่วนหนึ่งของ 
Aspen Engineering Suite 11 จากบริษัท AspenTech  

Validation  

          ก่อนเริ่มการทำการจำลองกระบวนการในกระบวนการที่มีความหลากหลายและซับซ้อนการตรวจสอบ
ความถูกต้อง ( Validation ) เป็นสิ่งที่ต้องทำก่อนจะประเมินค่าการออกแบบโดยค่าที่ทำการจำลองออกมา
ทั้งหมดจะทำการเปรียบเทียบค่าจากวารสารที่ตีพิมพ์และแหล่งอ้างอิงทางอุตสาหกรรม จากการท ำการ
ปรับเปลี่ยนแบบจำลองและเปรียบเทียบค่าผลลัพธ์ที่ได้จากแหล่งอ้างอิงจะสามารถนำไปสู่ความแม่นยำและ
ถูกต้องของข้อมูลของแบบจำลองได้ โดยแบบจำลองทั้งหมดใช้ Property Method เป็น SRK แต่ในส่วน
รายละเอียดในบางส่วนจำเป็นต้องใช้ Property Method เฉพาะโดยประกอบด้วย Property Method 
ENRTL-RK ใน การลดมลภาวะของแก๊สชีวภาพ (Amine Scrubbing Biogas Clean-up) และ Property 
Method PENG-ROB ใน ระบบการผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วม (CHP - Combined Heat and Power) 

การหมักขยะจากชุมชน (Digestion Section) 

 
แผนภาพแบบจำลองการหมกัแบบไม่มีอากาศของแหล่งอ้างอิงที่ 1 

 

แผนภาพแบบจำลองการหมักแบบไม่มีอากาศของการจำลองการออกแบบ 

         

แบบจำลองการหมักนี ้ทำการผสมรวมขยะอาหารจากชุมชนที่อุณหภูมิห้อง(25oC)ที่ความดันบรรยากาศ         
(1 atm) โดยใช้อัตราส่วนมวลการไหลของน้ำที่ 10 เท่าของมวลการไหลของขยะอาหารจากชุมชนทำการหมัก
ที่ถังหมัก R-101 ที่อุณหภูมิ 55 oC โดยมีสมการ ดังนี้  



 

ตารางแสดงปฏิกิริยาของแบบจำลองกระบวนการหมักแบบไม่ใช้ออกซิเจน 

ลำดับที่ ปฏิกิริยา 
1 PROTEIN  + H2O   -->  6.5 CH4 + 6.5 CO2 + H2S + 3 NH3 

2 TRIGLYCERIDE  + 28 H2O -->  40 CH4 + 17 CO2
 

3 CELLULOSE  + H2O   -->  3 CH4 + 3 CO2 

4 HEMICELLULOSE  + H2O   -->  2.5 CH4 + 2.5 CO2 
 

โดยสมการที่ (1),(3) และ (4) ได้ทำการนำมาจาก[61] ส่วนสมการที่ (2) นำมาจาก[62] โดยทำการแปลงจาก
แบบจำลองของแหล่งอ้างอิงจาก R-101, R-102 เป็น R101, SEP และ B3 ซึ่งนำสมการ (1) – (4)  ใส่ภายใน 
R101 จากนั้นทำการลดความชื้นด้วยกระบวนการควบแน่นที่อุณหภูมิ 5 oC  ความดัน 1 บรรยากาศ V-101 
ตามแหล่งอ้างอิงและ F2 ของแบบจำลองจากนั้นจะได้ผลิตภัณฑ์เป็น BIOGAS ซึ่งทำการเปรียบเทียบผลลัพธ์
ตามตาราง 

องค์ประกอบของขยะชุมชนประเภทอาหาร 

Component จากแหล่งอ้างอิง แบบจำลองนี้ 
Carbohydrates 55 55 
Proteins 2 2 
Fats 40 40 
Inert 1.95 1.95 

 

องค์ประกอบของขยะชุมชนประเภทอาหารในหมวดหมู่คาร์โบไฮเดรตนำมาจากผลสำรวจใน  [63] ซึ่งเป็นผล
เฉลี่ยของแหล่งอ้างอิง โดยมีเซลลูโลสร้อยละ 49.53 และ  Hemicellulose ร้อยละ 7.41 ส่วนไขมันในการ
จำลองนี้ได้ทำการตีความว่าเป็นไตรกลีเซอร์ไรด์ตาม[62] หลังจากทำการจำลองกระบวนการจะได้ผลลัพธ์ ดังนี้ 

ผลลัพธ์ 

Component จากแหล่งอ้างอิง แบบจำลองนี้ 
Water 0.58 0.0065 
Carbon dioxide 42.52 44.08 
Methane 52.91 54.52 
Hydrogen Sulfide 0.36 0.0022 
Ammonia 0.03 0.0054 



 
 

การลดมลภาวะของแก๊สชีวภาพ (Amine Scrubbing Biogas Clean-up) 

          การทำแบบจำลองกระบวนการของการลดมลภาวะในแก๊สชีวภาพได้นำต้นแบบมาจาก ENRTL-
RK_Rate_Based_MDEA_Model ซึ่งเป็นแบบจำลองหนึ่งบริษัท AspenTech ที่ได้มีการตรวจสอบความ
ถูกต้อง (Validation) ในเอกสาร ENRTL-RK_Rate_Based_MDEA_Model.pdf ซึ่งจะมีผลลัพธ์ดังนี้ 

ข้อมูลของแบบจำลอง ENRTL-RK Rate Based MDEA Model 

 

แผนภาพแบบจำลองการลดมลภาวะของแก๊สชีวภาพ 

ข้อมูลที่ป้อนเข้ากระบวนการ 

 ข้อมูลจากเอกสารอ้างอิง ข้อมูลจากแบบจำลอง 
FLUEGAS LEANIN FLUEGAS LEANIN 

อุณหภูมิ [oC] 75 50 75 50 
ความดัน [bar] 1 2 1 2 
กระแสของมวลรวม 
[kg/hr] 

72 499.68 72 499.24 

 Mass-Frac Mass-Frac 
MDEA 0 0.401 0 0.384 
H2O 0.071 .595 0.071 0.594 
CO2 0.085 0.0041 0.085 0.022 
N2 0.743 0 0.743 0 
O2 0.101 0 0.101 0 
CO2 Loading n/a 0.028 mol 

CO2/mol MDEA 
n/a n/a 

 



 
 

โดยการทำงานของกระบวนการดูดซ ับด ้วยเอมีน (Amine Adsorption) ในที ่น ี ้  ค ือ MDEA (Methyl 
diethanolamine) จะใช้สารประกอบเอมีนที่มีความเป็นด่างเพื่อทำปฏิกิริยากับแก๊สที่เป็นกรดที่ผสมอยู่ใน
แก๊สชีวภาพ คือ ก๊าซคาร์บอนไดออกไซด์และไฮโดรเจนซัลไฟด์ โดยสมการที่ใช้ในแบบจำลองในหอปฏิบัตกิาร 
ABSORBER และ STRIPPER มีดังนี ้

ตารางแสดงปฏิกิริยาของแบบจำลองกระบวนการลดมลภาวะของแก๊สชีวภาพ 

ลำดับที่ ประเภทของปฏิกิริยา ปฏิกิริยา 
1 EQUILIBRIUM MDEAH+  +  H2O  <-->  

MDEA  +  H3O+ 

2 EQUILIBRIUM 2H2O  <-->  H3O+  +  OH- 

3 EQUILIBRIUM HCO3
+  +  H2O  <-->  CO3

-2 +  
H3O+ 

4 EQUILIBRIUM H2S  +  H2O  <-->  HS-  +  
H3O+ 

5 EQUILIBRIUM HS-  +  H2O  <-->  S-2  +  
H3O+ 

6 KINETIC CO2  +  OH-  -->  HCO3
-
  

7 KINETIC HCO3
-  -->  CO2  +  OH- 

8 KINETIC MDEA  +  CO2  +  H2O  -->  
MDEAH+  +  HCO3

- 

9 KINETIC MDEAH+  +  HCO3
-  -->  

MDEA  +  CO2  +  H2O 
สมการทั้งหมดถูกใช้ในหอปฏิบัติการ ABSORBER เพ่ือการแยก CO2 และ H2S จากแก๊สชีวภาพรวมทั้งใช้ในหอ
ปฏิบัติการ STRIPPER เพื่อทำการปรับปรุงสภาวะให้สามารถนำสารละลายเอมีนที่ออกจากกระบวนการในหอ
ปฏิบัติการ ABSORBER สามารถนำกลับไปใช้ใหม่ได้โดยการใช้ความร้อนเพ่ือแยกก๊าซ CO2 และ H2S ออกจาก
สารละลายเอมีน 

 

 

 

 

 

 

 



 
 

ข้อมูลผลลัพธ์หลังการจำลองกระบวนการลดมลภาวะของแก๊สชีวภาพ 

 ข้อมูลจากเอกสารอ้างอิง ข้อมูลจากแบบจำลอง 

CO2 mole fraction 
in GASOUT 

0.0174  0.01735 

CO2 Recovery 69%  69.79% 
Loading of 
RICHOUT, mol 
CO2 / mol MDEA 

0.085  0.08489 
 

 

ระบบการผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วม (CHP - Combined Heat and Power)[64] 

         

 

แผนภาพแบบจำลองการระบบการผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วม 

          การผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วมเป็นการนำแก๊สชีวภาพมาแปรรูปเพ่ือผลิตพลังงานในรูปแบบอ่ืนอย่าง
พลังงานกล, พลังงานความร้อน และผลิตกระแสไฟฟ้า เริ่มจากการทำการเผาแก๊สเชื้อเพลิงในที่นี้ คือ แก๊ส
ชีวภาพที่มีองค์ประกอบหลักเป็นมีเทนที่ใช้ในกระบวนการเผาไหม้ กระบวนการที่นำมาทำแบบจำลองนี้เป็น
การทำเผาไหม้สมบูรณ์ด้วยการใช้แก๊สออกซิเจนบริสุทธิ์สูง  (Oxy-fuel Combustion) โดยใช้อัตราส่วนของ
แก๊สออกซิเจนเป็นสองเท่าของปริมาณแก๊สมีเทนที่ประกอบอยู่ในแก๊สชีวภาพและทำการวนผลิตภัณฑ์แก๊ส
คาร์บอนไดออกไซด์ป้อนกลับไปยังระบบเพื่อทำการรักษาอัตราการไหลในการทำงานของเครื่องอัดความดัน 
(Compressor) และ Turbine ให้สามารถรักษาประสิทธิภาพการทำงานได้โดยมีอัตราส่วนปริมาณ CO2 ที่ใช้
เป็นร้อยละ 68 ของผลิตภัณฑ์ CO2 ที่ผลิตได้ 

ข้อมูลผลลัพธ์หลังการจำลองระบบการผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วม 

ตารางแสดงองค์ประกอบของกระบวนการการเผาไหม้ 

Stream สารประกอบ องค์ประกอบ 
จากแหล่งอ้างอิง แบบจำลองนี้ 

Biogas CH4 0.6 0.6 
CO2 0.4 0.4 

O2 O2 1 1 



 
 

CO2 CO2 0.96 0.96 
H2O 0.04 0.04 

S1 CO2 0.576 0.574 
O2 0.269 0.271 
H2O 0.021 0.020 
CH4 0.134 0.135 

S3 CO2 0.711 0.709 
O2 0 0 
H2O 0.289 .291 
CH4 0 0 

 

 

 

แผนภาพแบบจำลองการระบบการผลิตไฟฟ้าและความร้อนร่วมที่ประกอบด้วยประสิทธิภาพ 

จากแผนภาพจะแสดงให้เห็นถึงสัมประสิทธิ์ของประสิทธิภาพที่ใช้งานในแต่ละเครื่องที่ใช้ในแบบจำลองแสดงใน
ตาราง ดังนี้ 

ตารางแสดงสัมประสิทธิ์ของประสิทธิภาพ 

 Isothermal 
Efficiency 

Mechanical 
Efficiency 

Compressor 0.7 1 
Expander 0.7 1 
turbomachinery 0.76 0.9 

 

 

 



 
 

ตารางแสดงพลังงานในระบบ 

 Biogas flow 
[kmol/h] 

Biogas electric 
output with oxyfuel 

combustion [kW] 
จากแหล่งอ้างอิง 1.39 64 
แบบจำลองนี้ 1.39 68 

 

โดย Biogas electric output with oxyfuel combustion หาได้จาก Pmech = Pcomp + Pexpand + PtuE. 
การวิเคราะห์เชิงเศรษฐาศาสตร์ 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



 
 

 
ข้อมูลดัชนีราคาของ Chemical Engineering plant Cost Index (CEPCI) 

Year Chemical Engineering plant Cost Index Reference 

1991 361 

[46] 

1992 358 

1993 359 

1994 368 

1995 381 

1996 382 

1997 387 

1998 390 

1999 391 

2000 394 

2001 397 

2003 402 [65] 

2006 500 

[66] 

2007 525.4 

2008 575.4 

2009 521.9 

2010 550.8 

2017 558.3 [65] 

2019 607.5 [67] 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



 
 

E.1 การคำนวณราคาต้นทุนอุปกรณ์ (Equipment cost summary) 
 

สรุปราคาอุปกรณ์จะบ่งบอกต้นทุนที่จะต้องใช้จ่ายสำหรับอุปกรณ์พร้อมค่าใช้จ่ายสำหรับการติดตั้ง
อุปกรณ์ การประมาณราคาอุปกรณ์จะส่งผลต่อการประมาณต้นทุนการลงทุนที่จำเป็นต้องใช้สำหรับเริ่มต้น
โครงการ เนื่องจากต้นทุนการลงทุนเป็นการประมาณค่าโดยใช้การตั้งสมมติฐานคำนวณจากราคาอุปกรณ์ การ
จัดทำสรุปราคาอุปกรณ์จะช่วยพิจารณาเบื้องต้นสำหรับความเหมาะสมในต้นทุนการลงทุน เมื่อเปรียบเทียบกับ
ปริมาณและราคาผลิตภัณฑ์ที่ได้  

การประเมินราคาอุปกรณ์จะทำได้หลังจากการออกแบบกระบวนการทางเคมี  การทดลองหรือการ
จำลองกระบวนการเคมีวิเคราะห์สภาวะการดำเนินกระบวนการเคมีที่เหมาะสม เพ่ือให้ได้คุณภาพและปริมาณ
ของผลิตภัณฑ์ตามต้องการ จากนั้น จัดทำรวบรวมรายการอุปกรณ์ที่ต้องการในกระบวนการและคำนวณ
ออกแบบคุณสมบัติของอุปกรณ์ที ่จะตอบรับกับสภาวะการดำเนินกระบวนการเคมี ในแต่ละขั ้นตอนและ
สามารถดำเนินกระบวนการเคมีด้วยความปลอดภัย ทั้งนี้การประเมินราคาอุปกรณ์จะขึ้นอยู่กับการออกแบบ
กระบวนการเคมีและสภาวะการดำเนินกระบวนการเคมีในแต่ละขั้นตอน  

การสืบค้นราคาอุปกรณ์ต่าง ๆ ราคาจะขึ้นอยู่กับเวลา ดังสมการที่ (1) เนื่องจากค่าเงินเฟ้อในแตล่ะปี 
ในรายงานฉบับนี้จะยึดดัชนีราคาของ Chemical Engineering Plant Cost (CEPCI) โดยตารางดัชนีราคาใน
แต่ละปีจะแสดงใน Appendix.. C.1 ทั้งนี้การประมาณราคาอุปกรณ์ และ สารเคมีจะอ้างอิง CEPCI เท่ากับ 
607.5 ตั้งแต่ปี 2019-2021  [67]  

𝐶𝑏𝑎𝑠𝑒 𝑡𝑖𝑚𝑒

𝐶2019
=

𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼𝑏𝑎𝑠𝑒 𝑡𝑖𝑚𝑒

𝐶𝐸𝑃𝐶𝐼2019
 (C.1) 

 โดยแหล่งที่มาของราคาต้นทุนอุปกรณ์จะคำนวณโดยอาศัยตามหลักการ 2 หลักการแบ่งแยกกันตามที่
ได้กล่าวในการสรุปการวิเคราะห์การลงทุน ได้แก่  
 
E.1.1  การประมาณราคาอุปกรณ์ โดยอาศัยหลักการการประมาณต้นทุนการลงทุนอ้างอิงจากหนังสือ 
Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition  

การประมาณต้นทุนราคาอุปกรณ์ จะใช้หลักการคำนวณจากสมการต่าง ๆ และค่าคงที่ โดยอ้างอิงจาก
หลักการหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition การประมาณ
ต้นทุนราคาอุปกรณ์ (C°p) ขึ ้นอยู่กับความดัน (Pressure factor, Fp) อุณหภูมิ (Temperature factor, FT) 
ชนิดของวัสดุ (Material factor, FM) จำนวนชั้นถาด (Quantity amount of tray factor, Fq) และสมรรถนะ 
(Capacity, A) ของอุปกรณ์ชนิดต่างๆ ดังสมการที่ (C.2) บนเงื ่อนไขขอบเขตความดันและสมรรถนะของ
อุปกรณ์ที่กำหนด โดยอุปกรณ์ทั่วไปยกเว้น Vessel จะให้ Pressure factor เท่ากับ 1 เมื่อความดันต่ำกว่า 5 
barg และเมื่อความดันสูงกว่า 5 barg ความดันจะส่งผลต่อราคาอุปกรณ์ ซึ่งสามารถคำนวณได้ดังสมการที่ 
(C.3)  ในขณะที่ Pressure factor (Fp, vessel) จะขึ้นอยู่กับค่าความกัดกร่อน ความหนาของ Vessel อย่างต่ำ 
เส้นผ่านศูนย์กลางของ Vessel และสภาวะความดัน โดยตั ้งสมมติฐานในถังมีค่าความกัดกร่อนเท่ากับ 
0.00315 และความหนาของ Vessel อย่างต่ำเท่ากับ 0.0063 m ซึ่งสามารถคำนวณได้ดังสมการที ่(C.4) [46]  

log10 𝐶°
𝑝 = 𝐾1 + 𝐾2 log10 𝐴 + 𝐾3(log10 𝐴)2 (C.2) 



 
 

log10 𝐹𝑃 = 𝐶1 + 𝐶2 log10 𝑃 + 𝐶3(log10 𝑃)2 
 

𝐹𝑃,𝑣𝑒𝑠𝑠𝑒𝑙 =

(𝑃 + 1)𝐷
(2)(944)(0.9) − 1.2(𝑃 + 1)

+ 0.00315

0.0063
 

(C.3) 
 

(C.4) 

 
ทั้งนี้เมื่ออุปกรณ์มีสมรรถนะเกินที่กำหนด จะใช้วิธีการการคำนวณอย่างง่าย โดยเพิ่มจำนวนเครื่ อง 

แบ่งสมรรถนะของเครื่องให้อยู่ภายในสมรรถนะของเครื่องที่กำหนด และเมื่ออุปกรณ์มีสมรรถนะน้อยกว่าที่
กำหนดจะคำนวณอย่างง่าย โดยการใช้สมรรถนะค่าขั้นต่ำที่กำหนดในการคำนวณราคาอุปกรณ์ และจากราคา
อุปกรณ์จะถูกนำไปคำนวณหาค่า Bare module cost (CBM) ประมาณค่ารวมค่าอุปกรณ์ (CP) ค่าวัสดุ ระบบ
ท่อ ฉนวนกันร้อน ระบบตรวจจับอัคคีภัย อุปกรณ์ตรวจวัด และ อุปกรณ์ไฟฟ้า รวมถึงการทาสี (CM)  
ค่าแรงงาน (CL) ค่าขนส่ง (CFIT) ค่าใช้จ่ายทั่วไป (CO) และค่าใช้จ่ายเชิงวิศวกรรม (CE)  ดังสมการ (C.5) และ
ตารางแสดงสมการสำหรับคำนวณหาค่า Bare module cost (CBM) 

𝐶𝐵𝑀 = 𝐵1 + 𝐵2𝐶°
𝑝 = 𝐹𝐵𝑀𝐶°

𝑝  (C.5) 

 ทั้งนี้ Total bare module cost in base condition (C°BM) ที่สภาวะความดันบรรยากาศและวัสดุ
ของอุปกรณ์เป็น Carbon Steel จะให้ค่า FBM = 1  
 
ตารางแสดงสมการสำหรับคำนวณหาค่า Bare module cost (CBM) 

Equipment Type Equation for Bare Module Cost 
Compressors and blowers  𝐶𝐵𝑀 = 𝐹𝐵𝑀𝐶°

𝑝 

Evaporators and vaporizers 𝐶𝐵𝑀 = 𝐹𝑃𝐹𝐵𝑀𝐶°
𝑝 

Fired heaters and furnaces 𝐶𝐵𝑀 = 𝐹𝑃𝐹𝑇𝐹𝐵𝑀𝐶°
𝑝 

𝐹𝑇 = 1 + 0.00.18∆𝑇 − 0.00000335(∆𝑇)2 
∆𝑇 𝑖𝑛 ℃ 

Power recovery equipment 𝐶𝐵𝑀 = 𝐹𝐵𝑀𝐶°
𝑝 

Sieve trays valve trays and 
demister pads 

𝐶𝐵𝑀 = 𝑁𝐹𝐵𝑀𝐶°
𝑝 

log10 𝐹𝑞 = 0.4771 + 0.08516 log10 𝑁 − 0.3473(log10 𝑁)2  

for N<20 Fq=1, for N≥20 Fq=1   
Tower packing 𝐶𝐵𝑀 = 𝐹𝐵𝑀𝐶°

𝑝 

 
E.1.2  การประมาณราคาอุปกรณ์ โดยอาศัยหลักการการประมาณต้นทุนการลงทุนอ้างอิงจากรายงาน 
Techno-Economic Analysis of Biochemical Scenarios for Production of Cellulosic Ethanol 
 การประมาณราคาอุปกรณ์ โดยอาศัยหลักการการประมาณราคาอ้างอิงจากหนังสือ Techno-
Economic Analysis of Biochemical Scenarios for Production of Cellulosic Ethanol ใ ช ้ ว ิ ธ ี ก า ร
ตั้งสมมตฐิานให้เครื่องทุกชนิดทำจากวัสดุ Stainless Steel และราคาอุปกรณ์จะขึ้นอยู่กับอัตราการไหลขาเข้า
ของอุปกรณ์โดยทั่วไป หรือ กำลังไฟฟ้าที่ผลิตได้จาก Combustion Turbine - Electric Generator สามารถ
คำนวณได้จากสมการที่ (C.6) ทั้งนี้แหล่งที่มาของราคาอุปกรณ์ Storage Tank, Storage Tank Agitator, 
Anaerobic digestor และ Plant Air Compressor อ้างอิงจากรายงาน Techno-Economic Analysis of 
Biochemical Scenarios for Production of Cellulosic Ethanol [47] ราคาของ Combustion Turbine 



 
 

-  Electric Generator อ ้างอ ิงจากรายงาน  Process Design and Economics for Techno-Economic 
Analysis of Biofuels Production Based on Gasification [68], ราคาของ MDEA stripper tower reflux 
pump และ Water stripper tower reflux pump อ้างอิงจากการประเมินราคาโดยโปรแกรม Aspen Plus 
V.11 จาก AspenTech, ราคาของ Pyrolysis unit อ ้างอิงจากงานว ิจ ัย Economic assessment of a 
40,000 t/y mixed plastic waste pyrolysis plant using direct heat treatment with molten metal: 
A case study of a plant located in Belgium [69], ราคาของชุด Synthesis Gas Compressor, Water 
intercooler และ  Air separator unit อ ้ า ง อ ิ ง จ า ก ร า ย ง าน  Process Design and Economics for 
Conversion of Lignocellulosic Biomass to Ethanol [70]  โดยอัตราการไหลขาเข้าของอุปกรณ์จะยึด
ตามการความต้องการของโครงการเป็นหลัก  

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜𝑟𝑖𝑔𝑖𝑛𝑎𝑙

𝐶𝑜𝑠𝑡𝑠𝑐𝑎𝑙𝑒𝑑
=

𝐴𝑜𝑟𝑖𝑔𝑖𝑛𝑎𝑙

𝐴𝑁𝑒𝑤

𝐒𝐜𝐚𝐥𝐢𝐧𝐠 𝐄𝐱𝐩𝐨𝐧𝐞𝐧𝐭

 (C.6) 

 



 
 

กำหนดให้ 1 ยูโร เท่ากับ 1.21 ดอลลาร์ (ณ วันที่ 19 มกราคม 2564) และ 1 บาท เท่ากับ 0.033 ดอลลาร์ (ณ วันที่ 13 ธันวาคม 2563) 
 

การคำนวณราคาอุปกรณ์ในแต่ละกรณี 
กรณีพื้นฐาน 

การประมาณราคาอุปกรณ ์โดยอาศัยหลักการการประมาณราคา Blender, Ribbon Stainless Steel ที่มีพ้ืนที่หน้าตัดในช่วง 0.7-11 m2 อ้างอิงจากหนังสือ Analysis, Synthesis, 
and Design of Chemical Processes, Third Edition ของกรณีพ้ืนฐาน 

Equipment Name Number Required FT Fq Fp FBM 
Capacity 

(m2) 
K1 K2 K3 C°p ($) CBM ($) Base Year CEPCI in base year CBM ($) C°BM ($) 

Food waste blender 1800 1 1 1 1.12 10.91 4.14 -0.49 0.01 4292.71 8654107.21 2001 397 13242745.92 13242745.92 
Cassava waste blender 1800 1 1 1 1.12 10.91 4.14 -0.49 0.01 4292.71 8654107.21 2001 397 13242745.92 13242745.92 

 

การประมาณราคาอุปกรณ ์โดยอาศัยหลักการการประมาณราคา Filter, Disc and drum  Stainless Steel ที่มีพ้ืนที่หน้าตัดในช่วง 0.9-300 m2 อ้างอิงจากหนังสือ Analysis, 
Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition ของกรณีพ้ืนฐาน 

Equipment Name 
Number 
Required 

Diameter 
(m) 

Height 
(m) 

FT Fq Fp FBM 
Capacity 

(m2) 
K1 K2 K3 C°p ($) CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI in base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

Food waste disc and drum filter 70 25 40 1 1 1 1.65 280.5 4.81 -0.71 0.04 2068.55 238917.86 2001 397 365598.48 365598.48 
Cassava waste disc and drum filter 70 25 40 1 1 1 1.65 280.5 4.81 -0.71 0.04 2068.55 238917.86 2001 397 365598.48 365598.48 

 

การประมาณราคาอุปกรณ ์Vessel, Vertical Stainless Steel ปริมาตรในช่วง 0.3-520 m3 บนเงื่อนไขความดันไม่เกิน 400 barg ของ Base case โดยอาศัยหลักการการประมาณ
ราคาอ้างอิงจากหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition ของกรณีพ้ืนฐาน 

Equipment 
Name 

Number 
Required 

Diameter 
(m) 

Height 
(m) 

FT Fq 
Designing 
Pressure 
(barg) 

Fp FM 
Capacity 

(m3) 
K1 K2 K3 C°p ($) B1 B2 CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI 
in 

base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

Food waste 
water 

separator 
1 0.91 3.66 1 1 1.03 1 3.11 2.4 3.5 0.45 0.11 4826.54 2.25 1.82 38178.9 2001 397 58422.37 30059.8 

Cassava 
waste water 
separator 

1 1.37 3.66 1 1 1.03 1 3.11 5.4 3.5 0.45 0.11 7650.68 2.25 1.82 60518.38 2001 397 92606.85 47648.59 



 
 

Equipment 
Name 

Number 
Required 

Diameter 
(m) 

Height 
(m) 

FT Fq 
Designing 
Pressure 
(barg) 

Fp FM 
Capacity 

(m3) 
K1 K2 K3 C°p ($) B1 B2 CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI 
in 

base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

MDEA 
absorber 

tower 
1 2.44 22.86 1 1 2.43 1.28 3.11 106.75 3.5 0.45 0.11 70632.32 2.25 1.82 672170.69 2001 397 1028573.54 439899.67 

MDEA 
stripper 
tower 

1 2.44 5.79 1 1 2.43 1.28 3.11 27.04 3.5 0.45 0.11 22905.55 2.25 1.82 217980.08 2001 397 333558.95 142656.27 

MDEA 
stripper 
tower 

condenser 
accumulator 

1 0.91 2.74 1 1 4.71 1 3.11 1.8 3.5 0.45 0.11 4159.71 2.25 1.82 32904.15 2001 397 50350.8 25906.77 

Water 
scrubbing 

tower 
1 1.22 5.79 1 1 5.72 1.27 3.11 6.76 3.5 0.45 0.11 8783.11 2.25 1.82 82833.67 2001 397 126754.3 54701.38 

Acid gas 
flash 

separator 
1 0.91 3.66 1 1 2.43 1 3.11 2.4 3.5 0.45 0.11 4826.54 2.25 1.82 38178.9 2001 397 58422.37 30059.8 

Water 
stripper 
tower 

1 0.91 19.51 1 1 4.71 1 3.11 12.81 3.5 0.45 0.11 13362.42 2.25 1.82 105699.43 2001 397 161744.09 83221.47 

Water 
stripper 
tower 

condenser 
accumulator 

1 0.91 2.74 1 1 4.71 1 3.11 1.8 3.5 0.45 0.11 4159.71 2.25 1.82 32904.15 2001 397 50350.8 25906.77 

Flue gas 
flash 

separator 
1 0.91 3.66 1 1 2.43 1 3.11 2.4 3.5 0.45 0.11 4826.54 2.25 1.82 38178.9 2001 397 58422.37 30059.8 

CBG flash 
separator 

1 0.91 3.66 1 1 2.43 1 3.11 2.4 3.5 0.45 0.11 4826.54 2.25 1.82 38178.9 2001 397 58422.37 30059.8 

CBG Storage 2   1 1  1 3.11 75.4 3.5 0.45 0.11 52230.73 2.25 1.82 826311.09 2001 397 826311.09 650588.38 
 



 
 

การประมาณราคาอุปกรณ์ โดยอาศัยหลักการการประมาณราคา Tower Packing ชนิด M107YB เป็น Tower Packing, 304 SS Stainless Steel ที่มีปริมาตร 0.03 - 628 m3 
อ้างอิงจากหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition ของกรณีพ้ืนฐาน 

Equipment Name 
Number 
Required 

Diameter 
(m) 

Height 
(m) 

FT Fq Fp FBM 
Capacity 

(m3) 
K1 K2 K3 C°p ($) CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI in  
base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

MDEA absorber tower tower 
packing 

 2.44 22.86 1 1 1 7.1 106.75 3.3 0.97 0.01 199057.38 1413307.39 2001 397 2162680.71 2162680.71 

MDEA stripper tower tower packing 1 2.44 5.79 1 1 1 7.1 27.04 3.3 0.97 0.01 50884.66 361281.11 2001 397 552842 552842 
Water scrubbing tower tower 

packing 
1 1.37 24.69 1 1 1 7.1 36.48 3.3 0.97 0.01 68450.46 485998.28 2001 397 743687.54 743687.54 

Water stripper tower tower packing 1 1.22 5.79 1 1 1 7.1 6.76 3.3 0.97 0.01 12955.35 91982.99 2001 397 140754.82 140754.82 
 

การประมาณราคาอุปกรณ์ โดยอาศัยหลักการการประมาณราคา Compressor, Centrifugal Stainless Steel ที่มี Fluid power ในช่วง 450 - 3000 kW อ้างอิงจากหนังสือ 
Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition ของกรณีพ้ืนฐาน 

Equipment Name 
Number 
Required 

FT Fq 
Designing 
Pressure 
(barg) 

Fp FBM 
Capacity 

(kW) 
K1 K2 K3 C°p ($) CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI in base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

Biogas Compressor 1 1 1 1.01 1 5.8 450 2.29 1.36 -0.1 150027.16 870157.53 2001 397 1331538.29 1331538.29 
Acid gas compressor 1 1 1 7.61 1 5.8 450 2.29 1.36 -0.1 150027.16 870157.53 2001 397 1331538.29 1331538.29 
Oxygen compressor 1 1 1 1.01 1 5.8 450 2.29 1.36 -0.1 150027.16 870157.53 2001 397 1331538.29 1331538.29 

CO2 compressor 1 1 1 2.03 1 5.8 450 2.29 1.36 -0.1 150027.16 870157.53 2001 397 1331538.29 1331538.29 

 
การประมาณราคาอุปกรณ์ โดยอาศัยหลักการการประมาณราคา Pump, Centrifugal Stainless Steel ที่มี Shaft power ในช่วง 0.9 - 300 kW บนความดันไม่เกิน 10 - 100 

barg อ้างอิงจากหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition ของกรณีพ้ืนฐาน 

Equipment Name 
Number 
Required 

FT Fq 
Designing 
Pressure 
(barg) 

C1 C2 C3 Fp FM 
Capacity 

(kW) 
K1 K2 K3 C°p ($) B1 B2 CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI 
in  

base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

MDEA pump 1 1 1 2.43 -0.39 0.4 0 1 2.3 13.2 3.39 0.05 0.15 4389.21 1.89 1.35 21924.12 2001 397 33548.87 21761.43 
Rich MDEA pump 1 1 1 2.43 -0.39 0.4 0 1 2.3 6.85 3.39 0.05 0.15 3477.93 1.89 1.35 17372.28 2001 397 26583.53 17243.37 
Scrub water pump 1 1 1 2.43 -0.39 0.4 0 1 2.3 2.57 3.39 0.05 0.15 2736.26 1.89 1.35 13667.63 2001 397 20914.57 13566.21 
Rich water pump 1 1 1 0 -0.39 0.4 0 1 2.3 3.93 3.39 0.05 0.15 2987.87 1.89 1.35 14924.39 2001 397 22837.7 14813.64 
Lean water pump 1 1 1 2.43 -0.39 0.4 0 1 2.3 88.72 3.39 0.05 0.15 11946.45 1.89 1.35 59672.49 2001 397 91312.44 59229.69 



 
 

Equipment Name 
Number 
Required 

FT Fq 
Designing 
Pressure 
(barg) 

C1 C2 C3 Fp FM 
Capacity 

(kW) 
K1 K2 K3 C°p ($) B1 B2 CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI 
in  

base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

Utility water pump 1 1 1 1 2.43 -0.39 0.4 0 1 2.3 2.58 3.39 0.05 0.15 2737.84 1.89 1.35 13675.49 2001 397 20926.61 13574.02 
Utility water pump 2 1 1 1 0 -0.39 0.4 0 1 2.3 3.79 3.39 0.05 0.15 2962.84 1.89 1.35 14799.37 2001 397 22646.4 14689.55 

 
การประมาณราคาอุปกรณ์ โดยอาศัยหลักการการประมาณราคา Heat exchanger, U-tube (both shell and tube) Shell - Stainless Steel, Tube - Stainless Steel ที่มี

พื้นที่ผิวในการแลกเปลี่ยนความร้อนในช่วง 10 - 1000 m2 บนเงื่อนไขความดันในช่วง 5 - 140 barg อ้างอิงจากหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, 
Third Edition ของกรณีพ้ืนฐาน 

Equipment 
Name 

Number 
Required 

FT Fq 
Designing 
Pressure 
(barg) 

C1 C2 C3 Fp FM 
Capacity 

(m2) 
K1 K2 K3 C°p ($) B1 B2 CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI in 
base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

MDEA 
heater 

1 1 1 7.61 0.04 -0.11 0.08 1.01 2.73 35.73 4.19 -0.25 0.2 18871.24 1.63 1.66 116877.77 2001 397 178849.48 95006.25 

Rich MDEA 
heater 

1 1 1 7.61 0.04 -0.11 0.08 1.01 2.73 77.35 4.19 -0.25 0.2 26284.74 1.63 1.66 162792.74 2001 397 249109.8 132329.08 

MDEA 
stripper 
tower 

condenser 

1 1 1 2.43 0.04 -0.11 0.08 1 2.73 61.2 4.19 -0.25 0.2 23516.47 1.63 1.66 144903.79 2001 397 221735.65 118392.4 

MDEA 
stripper 
tower 

reboiler 

1 1 1 7.61 0.04 -0.11 0.08 1.01 2.73 423.99 4.19 -0.25 0.2 78239.22 1.63 1.66 484569.33 2001 397 741500.92 393891.12 

Lean MDEA 
heater 

2 1 1 4.16 0.04 -0.11 0.08 1 2.73 837.86 4.19 -0.25 0.2 139155.95 1.63 1.66 1714902.23 2001 397 1714902.23 1401146.16 

Acid gas 
heater 

1 1 1 7.61 0.04 -0.11 0.08 1.01 2.73 11.41 4.19 -0.25 0.2 13944.91 1.63 1.66 86366.86 2001 397 132160.87 70204.89 

Rich water 
heater 

1 1 1 7.61 0.04 -0.11 0.08 1.01 2.73 21.9 4.19 -0.25 0.2 16128.72 1.63 1.66 99892.13 2001 397 152857.6 81199.16 

Water 
stripper 

1 1 1 3.47 0.04 -0.11 0.08 1 2.73 67.58 4.19 -0.25 0.2 24623.38 1.63 1.66 151724.33 2001 397 232172.62 123965.06 



 
 

Equipment 
Name 

Number 
Required 

FT Fq 
Designing 
Pressure 
(barg) 

C1 C2 C3 Fp FM 
Capacity 

(m2) 
K1 K2 K3 C°p ($) B1 B2 CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI in 
base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

tower 
condenser 

Water 
stripper 
tower 

reboiler 

1 1 1 7.61 0.04 -0.11 0.08 1.01 2.73 380.92 4.19 -0.25 0.2 71984.12 1.63 1.66 445828.81 2001 397 682219.15 362400.18 

Lean water 
cooler 

1 1 1 4.16 0.04 -0.11 0.08 1 2.73 196.79 4.19 -0.25 0.2 44979.25 1.63 1.66 277153.12 2001 397 424107.11 226445.58 

Internal 
heat 

exchanger 
1 1 1 5.93 0.04 -0.11 0.08 1 2.73 25.41 4.19 -0.25 0.2 16843.14 1.63 1.66 103885.84 2001 397 158968.89 84795.88 

Fuel gas 
heater 

1 1 1 7.61 0 0 0 1 2.73 1.71 3.34 0.27 -0.05 2546.92 1.74 1.55 15208.95 2001 397 23273.14 12822.35 

CBG heater 1 1 1 7.61 0 0 0 1 2.73 1 3.34 0.27 -0.05 2210.04 1.74 1.55 13197.25 2001 397 20194.78 11126.32 

 
การประมาณราคาอุปกรณ ์โดยอาศัยหลักการการประมาณราคา Heat exchanger, Double pipe, 40 >= P - Stainless Steel, Tube - Stainless Steel ที่มีพ้ืนที่ผิวในการ

แลกเปลี่ยนความร้อนในช่วง 1 - 10 m2 บนเงื่อนไขความดันไม่เกิน 40 barg อ้างอิงจากหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition ของกรณี
พ้ืนฐาน 

Equipment 
Name 

Number 
Required 

FT Fq 
Designing 
Pressure 
(barg) 

C1 C2 C3 Fp FM 
Capacity 

(m2) 
K1 K2 K3 C°p ($) B1 B2 CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI in base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

Fuel gas heater 1 1 1 7.61 0 0 0 1 2.73 1.71 3.34 0.27 -0.05 2546.92 1.74 1.55 15208.95 2001 397 15208.95 12822.35 
CBG heater 1 1 1 7.61 0 0 0 1 2.73 1 3.34 0.27 -0.05 2210.04 1.74 1.55 13197.25 2001 397 13197.25 11126.32 

 

การประมาณราคาอุปกรณ ์โดยอาศัยหลักการการประมาณราคา Turbine, Axial Turbine, Axial ที่มี Fluid power ในช่วง 100-1000 kW อ้างอิงจากหนังสือ Analysis, 
Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition ของกรณีพ้ืนฐาน 

Equipment Name 
Number 
Required 

FT Fq C1 C2 C3 Fp FBM 
Capacity 

(kW) 
K1 K2 K3 C°p ($) CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI in 
base year 

CBM ($) C°BM ($) 

Fuel gas Turbine 1 1 1 0 0 0 1 6.13 100 2.71 1.44 -0.18 74868.65 458944.82 2001 397 702289.62 702289.62 

 



 
 

การประมาณราคาอุปกรณ ์โดยอาศัยหลักการการประมาณราคา Screen, Rotary Stainless Steel ที่มีพ้ืนที่หน้าตัด 0.3 - 14 m2 อ้างอิงจากหนังสือ Analysis, Synthesis, and 
Design of Chemical Processes, Third Edition ของกรณีพ้ืนฐาน 

Equipment Name 
Number 
Required 

Diameter 
(m) 

Height 
(m) 

FT Fq Fp FBM 
Capacity 

(m2) 
K1 K2 K3 C°p ($) CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI 
in base 

year 
CBM ($) C°BM ($) 

Food waste rotary screen 1 2 3 1 1 1 1.34 3.14 4.05 -0.89 0.33 4869.73 6525.44 2001 397 9985.4 9985.4 
Cassava waste rotary screen 1 2 3 1 1 1 1.34 3.14 4.05 -0.89 0.33 4869.73 6525.44 2001 397 9985.4 9985.4 

 
การประมาณราคาอุปกรณ ์โดยอาศัยหลักการการประมาณราคา Tank, Floating Roof Stainless Steel ที่มีปริมาตร 1000-40000 m3 บนความดันไม่เกิน 0.07 barg อ้างอิง

จากหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition ของกรณีพ้ืนฐาน 
Equipment Name 

Number 
Required 

Diameter 
(m) 

Height 
(m) 

FT Fq Fp FM 
Capacity 

(m3) 
K1 K2 K3 C°p ($) B1 B2 CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI in 
base year 

CBM ($) C°BM ($) 

Food waste biogas 
storage 

3 5 8 1 1 1 3.11 1696.46 5.96 -0.76 0.17 214432.09 1.1 0 707625.89 2001 397 1082828.03 1082828.03 

Cassava waste biogas 
storage 

6 5 8 1 1 1 3.11 2261.95 5.96 -0.76 0.17 240102.38 1.1 0 1584675.7 2001 397 2424913.06 2424913.06 

Fuel gas storage 8 9 15 1 1 1 3.11 1000 5.96 -0.76 0.17 180011.4 1.1 0 1584100.29 2001 397 2424032.55 2424032.55 
Oxygen  storage 100 5 8 1 1 1 3.11 2199.11 5.96 -0.76 0.17 237326.69 1.1 0 26105936.39 2001 397 39948000.9 39948000.9 

CO2 storage 5 5 8 1 1 1 3.11 1570.8 5.96 -0.76 0.17 208486.75 1.1 0 1032009.39 2001 397 1579208.33 1579208.33 
Hot gas storage 8 5 8 1 1 1 3.11 1000 5.96 -0.76 0.17 180011.4 1.1 0 1584100.29 2001 397 2424032.55 2424032.55 

 

การประมาณราคาอุปกรณ ์โดยอาศัยหลักการการประมาณราคา Tank, Fixed Roof Stainless Steel ทีม่ีปริมาตร 90-30000 m3 บนความดันไม่เกิน 0.07 barg อ้างอิงจาก
หนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition ของกรณีพ้ืนฐาน 

Equipment Name 
Number 
Required 

Diameter 
(m) 

Height 
(m) 

FT Fq Fp FM 
Capacity 

(m3) 
K1 K2 K3 C°p ($) B1 B2 CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI in base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

Food waste storage 3 25 40 1 1 1 3.11 19634.95 4.85 -0.4 0.14 643323.61 1.1 0 2122967.91 2001 397 3248622.18 3248622.18 
Cassava waste storage 8 25 40 1 1 1 3.11 19634.95 4.85 -0.4 0.14 643323.61 1.1 0 5661247.75 2001 397 8662992.47 8662992.47 

Water supply 2   1 1 1 3.11 226.19 4.85 -0.4 0.14 52061 1.1 0 114534.2 2001 397 175263.29 175263.29 
MDEA storage 5 5 8 1 1 1 3.11 157.08 4.85 -0.4 0.14 47347.47 1.1 0 260411.08 2001 397 398487.98 398487.98 

 
 



 
 

การประมาณราคาอุปกรณ์ โดยอาศัยหลักการการประมาณราคาอ้างอิงจากรายงาน Techno-Economic Analysis of Biochemical Scenarios for Production of Cellulosic 
Ethanol ของกรณีพ้ืนฐาน 

Equipment 
Name 

Equipment 
Name 

Number 
Required 

New 
scaling 
(kg/hr) 

Original 
scaling 
(kg/hr) 

Size 
ratio 

Original 
Equip cost 

($) 

Base 
year 

CEPCI 
in base 

year 

Scaling 
Exponent 

Scaled Cost 
in Base Year 

($) 

Installation 
factor 

Installed Cost 
in Base Year 

($) 

Purchase 
Cost 
($) 

Installed 
Cost 
($) 

Food waste 
mixer 

Storage Tank 1 1616.01 2039 0.79 88100 1997 387 0.79 73317.41 1.4 102644.37 115091.28 161127.79 

Food waste 
mixer Agitator 

Storage Tank 
Agitator 

1 1066.66 41777 0.03 12551 1996 382 0.51 1933.28 1.2 2319.93 3074.52 3689.42 

Food waste 
Anaerobic 
reactor 

Anaerobic 
Digestor 

1 808005 810250 1 881081 1998 390 0.51 879835.11 1.04 915028.52 1370512.39 1425332.88 

Cassava waste 
mixer 

Storage Tank 1 1616.01 2039 0.79 88100 1997 387 0.79 73317.41 1.4 102644.37 115091.28 161127.79 

Cassava waste 
mixer Agitator 

Storage Tank 
Agitator 

1 1066.66 41777 0.03 12551 1996 382 0.51 1933.28 1.2 2319.93 3074.52 3689.42 

Cassava waste 
Anaerobic 
reactor 

Anaerobic 
Digestor 

1 533332 810250 0.66 881081 1998 390 0.51 711850.71 1.04 740324.74 1108844.38 1153198.15 

MDEA stripper 
tower reflux 
pump 

 1        4800 6.52 31300 4800 31300 

Water stripper 
tower reflux 
pump 

 1        4800 6.5 31200 4800 31200 

Fuel 
compressor 

Plant Air 
Compressor 

1 14349.25 98040 0.15 278200 2000 394 0.34 144744.44 1.3 188167.77 223178.29 290131.78 

Gas turbine 1 

Combustion 
Turbine - 
Electric 

Generator 

1 2.86 21.02 0.14 5056300 2007 525.4 0.81 1006154.43 1.2 1207385.31 1163378.02 1396053.63 

Gas turbine 2 

Combustion 
Turbine - 
Electric 

Generator 

1 2.82 21.02 0.13 5056300 2007 525.4 0.81 992381.29 1.2 1190857.55 1147452.67 1376943.2 



 
 

Equipment 
Name 

Equipment 
Name 

Number 
Required 

New 
scaling 
(kg/hr) 

Original 
scaling 
(kg/hr) 

Size 
ratio 

Original 
Equip cost 

($) 

Base 
year 

CEPCI 
in base 

year 

Scaling 
Exponent 

Scaled Cost 
in Base Year 

($) 

Installation 
factor 

Installed Cost 
in Base Year 

($) 

Purchase 
Cost 
($) 

Installed 
Cost 
($) 

CBG 
compressor 1 

Synthesis Gas 
Compressor 

2 1243.29 35549.89 0.03 38716300 2010 550.8 0.8 5295543.97 1.8 9531979.15 5840673.5 10513212.29 

CBG cooler 1 
1st stage water 

intercooler 
1 29.84 5034881.29 0 128506 2007 525.4 0.65 51.43 2.21 113.67 59.47 131.43 

CBG cooler 2 
2nd stage water 

intercooler 
1 29.84 2902994.62 0 70035 2007 525.4 0.65 40.09 2.78 111.46 46.36 128.88 

CBG cooler 3 
3rd stage water 

intercooler 
1 29.84 1995808.8 0 49835 2007 525.4 0.65 36.4 3.18 115.74 42.08 133.83 

CBG cooler 4 
4th stage water 

intercooler 
1 29.84 1496856.6 0 45735 2007 525.4 0.65 40.27 3.79 152.63 46.56 176.48 

CBG cooler 5 
5th stage water 

intercooler 
1 29.84 1496856.6 0 50935 2007 525.4 0.65 44.85 4.9 219.76 51.86 254.1 

Pyrolysis unit Pyrolysis unit 1 33155.68 40000 0.83 8789000 2019 607.5 0.6 7853048.19 1 7853048.19 7853048.19 7853048.19 
Food waste 
storage 

Storage Tank 5 1616.01 2039 0.79 88100 1997 387 0.79 366587.03 1.4 513221.85 575456.39 805638.94 

Cassava waste 
storage 

Storage Tank 8 1066.66 2039 0.52 88100 1997 387 0.79 422443 1.4 591420.2 663137.27 928392.18 

P-oil storage Storage Tank 1 2993.22 2039 1.47 88100 1997 387 0.79 119312.51 1.4 167037.52 187292.9 262210.06 

 

กรณีศึกษาที่ 1-3 การเปลี่ยนแปลงขนาดและราคาของอุปกรณ์ในกระบวนการ Combined heat and power unit เนื่องจากการปรับปรุงเพิ่มกำลังการผลิตไฟฟ้าของ 
Gas Turbine ด้วยการวนกลับของแก๊ส CO2 เพื่อตอบสนองต่อความต้องการไฟฟ้าเพิ่มเติมของ Air separation unit 

การประมาณราคาอุปกรณ ์Vessel, Vertical Stainless Steel ปริมาตรในช่วง 0.3-520 m3 บนเงื่อนไขความดันไม่เกิน 400 barg ของ Base case โดยอาศัยหลักการการประมาณ
ราคาอ้างอิงจากหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition ของกรณีศึกษาท่ี 1-3 

Equipment 
Name 

Number 
Required 

Diameter 
(m) 

Height 
(m) 

FT Fq 
Designing 
Pressure 
(barg) 

Fp FM 
Capacity 

(m3) 
K1 K2 K3 C°p ($) B1 B2 CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI 
in 

base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

Flue gas 
flash 

separator 
1 0.91 3.66 1 1 2.43 1 3.11 2.4 3.5 0.45 0.11 4826.54 2.25 1.82 38178.9 2001 397 58422.37 30059.8 



 
 

 
การประมาณราคาอุปกรณ์ โดยอาศัยหลักการการประมาณราคา Heat exchanger, U-tube (both shell and tube) Shell - Stainless Steel, Tube - Stainless Steel ที่มี

พ้ืนที่ผิวในการแลกเปลี่ยนความร้อนในช่วง 10 - 1000 m2 บนเงื่อนไขความดันในช่วง 5 - 140 barg ของกรณีพ้ืนฐาน อ้างอิงจากหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical 
Processes, Third Edition ของกรณีศึกษาท่ี 1-3 

Equipment 
Name 

Number 
Required 

FT Fq 
Designing 
Pressure 
(barg) 

C1 C2 C3 Fp FM 
Capacity 

(m2) 
K1 K2 K3 C°p ($) B1 B2 CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI in 
base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

Internal 
heat 

exchanger 
1 1 1 5.93 0.04 -0.11 0.08 1 2.73 9.7 4.19 -0.25 0.2 3709.35 1.63 1.66 22150.41 2001 397 33895.15 18674.54 

 
การประมาณราคาอุปกรณ์ โดยอาศัยหลักการการประมาณราคา Pump, Centrifugal Stainless Steel ที่มี Shaft power ในช่วง 0.9 - 300 kW บนความดันไม่เกิน 10 - 100 

barg อ้างอิงจากหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition ของกรณีศึกษาท่ี 1-3 

Equipment Name 
Number 
Required 

FT Fq 
Designing 
Pressure 
(barg) 

C1 C2 C3 Fp FM 
Capacity 

(kW) 
K1 K2 K3 C°p ($) B1 B2 CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI 
in  

base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

Utility water pump 1 1 1 1 2.43 -0.39 0.4 0 1 2.3 2.18 3.39 0.05 0.15 2660.77 1.89 1.35 13290.55 2001 397 20337.56 13191.93 
Utility water pump 2 1 1 1 0 -0.39 0.4 0 1 2.3 3.2 3.39 0.05 0.15 2854.64 1.89 1.35 14258.93 2001 397 21819.39 14153.12 

 
การประมาณราคาอุปกรณ์ โดยอาศัยหลักการการประมาณราคา Compressor, Centrifugal Stainless Steel ที่มี Fluid power ในช่วง 450 - 3000 kW อ้างอิงจากหนังสือ 

Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition ของกรณีศึกษาท่ี 1-3 

Equipment Name 
Number 
Required 

FT Fq 
Designing 
Pressure 
(barg) 

Fp FBM 
Capacity 

(kW) 
K1 K2 K3 C°p ($) CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI in base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

Oxygen 
compressor 

1 1 1 1.01 1 5.8 450 2.29 1.36 -0.1 150027.16 870157.53 2001 397 1331538.29 1331538.29 

CO2 compressor 1 1 1 2.03 1 5.8 450 2.29 1.36 -0.1 150027.16 870157.53 2001 397 1331538.29 1331538.29 

 
 



 
 

การประมาณราคาอุปกรณ์ Combined heat and power unit เมื่อเพิ่มกำลังการผลิตไฟฟ้าของ Gas Turbine ด้วยการวนกลับของแก๊ส CO2 โดยอาศัยหลักการการประมาณ
ราคาอ้างอิงจากรายงาน Techno-Economic Analysis of Biochemical Scenarios for Production of Cellulosic Ethanol ของกรณีศึกษาท่ี 1-3 

Equipment 
Name 

Equipment 
Name 

Number 
Required 

New 
scaling 
(kg/hr) 

Original 
scaling 
(kg/hr) 

Size 
ratio 

Original 
Equip 
cost 
($) 

Base 
year 

CEPCI in 
base 
year 

Scaling 
Exponent 

Scaled Cost 
in Base Year 

($) 

Installation 
factor 

Installed Cost 
in Base Year 

($) 

Purchase 
Cost 
($) 

Installed 
Cost 
($) 

Fuel 
compressor 

Plant Air 
Compressor 

1 14349.25 98040 0.15 278200 2000 394 0.34 144744.44 1.3 188167.77 223178.29 290131.78 

Gas turbine 1 

Combustion 
Turbine - 
Electric 

Generator 

1 5.33 21.02 0.25 5056300 2007 525.4 0.81 1663613.46 1.2 1996336.15 1923572.85 2308287.42 

Gas turbine 2 

Combustion 
Turbine - 
Electric 

Generator 

1 4.76 21.02 0.23 5056300 2007 525.4 0.81 1518174.94 1.2 1821809.93 1755407.83 2106489.4 

 

กรณีศึกษาที่ 1-3 การเพิ่มต้นทุนการลงทุนอุปกรณ์สำหรับกระบวนการ Air separation unit เพื่อตอบสนองต่อความต้องการแก๊สออกซิเจนในกระบวนการ Combined 
heat and power unit และ แก๊สไนโตรเจนในกระบวนการ Pyrolysis  

การประมาณราคาอุปกรณ์ Air Separation Unit โดยอาศัยหลักการการประมาณราคาอ้างอิงจากรายงาน Techno-Economic Analysis of Biochemical Scenarios for 
Production of Cellulosic Ethanol ของกรณีศึกษาท่ี 1-3 

Equipment 
Name 

Number 
Required 

New 
scaling 
(kg/hr) 

Original 
scaling 
(kg/hr) 

Size ratio 

Original 
Equip 
cost  
($) 

Base year 
CEPCI in 

base year 

Total 
original 
Equip 
Cost in 

Base Year 

Scaling 
Exponent 

Scaled 
Cost in 

Base Year 

Installation 
factor 

Installed 
Cost in 

Base Year 
($) 

Purchase 
Cost  
($) 

Installed 
Cost  
($) 

Air 
compressor 

 1092.84 2313 0.47 3119600 2007 525.4 6239200 0.6 3978852.45 1.2 4774622.94 4600595.47 5520714.57 

Air cooler 2 1092.84 2313 0.47 24300 2007 525.4 24300 0.6 15496.56 3.02 46799.6 17918.08 54112.59 
Oxygen 

compressor 
cooler 1 

1 250.18 596.18 0.42 23000 2007 525.4 23000 0.6 13659.97 3.02 41253.12 15794.51 47699.42 



 
 

Equipment 
Name 

Number 
Required 

New 
scaling 
(kg/hr) 

Original 
scaling 
(kg/hr) 

Size ratio 

Original 
Equip 
cost  
($) 

Base year 
CEPCI in 

base year 

Total 
original 
Equip 
Cost in 

Base Year 

Scaling 
Exponent 

Scaled 
Cost in 

Base Year 

Installation 
factor 

Installed 
Cost in 

Base Year 
($) 

Purchase 
Cost  
($) 

Installed 
Cost  
($) 

Oxygen 
compressor 

cooler 2 
1 250.18 596.18 0.42 23000 2007 525.4 23000 0.6 13659.97 3.02 41253.12 15794.51 47699.42 

Oxygen 
compressor 

1 250.18 596.18 0.42 1514700 2007 525.4 3029400 0.6 1799196.88 1.2 2159036.25 2080342.79 2496411.35 

High 
Pressure 
Column 

Condenser 

2 483.37 1744 0.28 20300 2007 525.4 20300 0.6 9400.22 3.02 28388.67 10869.12 32824.73 

High 
Pressure 
Column 

Condenser 
Accumulator 

1 483.37 1744 0.28 36300 2007 525.4 36300 0.6 16809.26 3.02 50763.97 19435.91 58696.44 

High 
Pressure 
Column 

Reflux Pump 

1 483.37 1744 0.28 14300 2007 525.4 14300 0.6 6621.83 1.2 7946.2 7656.57 9187.88 

High 
Pressure 
Column 
Tower 

1 1092.84 2198 0.5 279900 2007 525.4 279900 0.6 184043.55 1.2 220852.26 212802.54 255363.05 

Air 
compressor 
intercooler 1 

1 1092.84 2313 0.47 19600 2007 525.4 19600 0.6 12499.28 3.02 37747.83 14452.44 43646.37 

Air 
compressor 
intercooler 2 

1 1092.84 2313 0.47 19600 2007 525.4 19600 0.6 12499.28 3.02 37747.83 14452.44 43646.37 

Air 
compressor 
intercooler 3 

1 1092.84 2313 0.47 19600 2007 525.4 19600 0.6 12499.28 3.02 37747.83 14452.44 43646.37 



 
 

Equipment 
Name 

Number 
Required 

New 
scaling 
(kg/hr) 

Original 
scaling 
(kg/hr) 

Size ratio 

Original 
Equip 
cost  
($) 

Base year 
CEPCI in 

base year 

Total 
original 
Equip 
Cost in 

Base Year 

Scaling 
Exponent 

Scaled 
Cost in 

Base Year 

Installation 
factor 

Installed 
Cost in 

Base Year 
($) 

Purchase 
Cost  
($) 

Installed 
Cost  
($) 

Low 
Pressure 
Column 
Reboiler 

1 250.18 569 0.44 1538900 2007 525.4 3077800 0.6 1879842.85 3.02 5677125.4 2173590.66 6564243.78 

Low 
Pressure 
Column 
Tower 

2 1092.84 2313 0.47 30100 2007 525.4 30100 0.6 19195.32 3.02 57969.88 22194.82 67028.36 

Water 
Knock-out 
Drum 1 

1 250.18 569 0.44 30100 2007 525.4 30100 0.6 18384.32 3.02 55520.66 21257.09 64196.42 

Gas 
expander 

1 1092.84 2198 0.5 89200 2007 525.4 178400 0.6 117303.92 3.02 354257.85 135634.06 409614.86 

Water 
Knock-out 
Drum 2 

2 842.66 1744 0.48 64800 2007 525.4 64800 0.6 41883.21 3.02 126487.28 48427.95 146252.42 

ราคาสำหรับการคำนวณราคาต้นทุนอุปกรณ์ Air separation unit อ้างอิงจากรายงาน Process Design and Economics for Conversion of Lignocellulosic Biomass to 
Ethanol [70] โดยข้อมูลอัตราการไหลขาเข้าเครื่อง Air separation unit ที่ต้องการในโครงการนี้จะได้จากการจำลองกระบวนการผ่านโปรแกรม Aspen Plus V.11 จาก AspenTech 

 
กรณีศึกษาที่ 3 การเพิ่ม Heat integration ส่งผลต่อจำนวนเครื่อง Heat exchanger สำหรับดำเนินกระบวนการการผลิต  

 ในกรณีศึกษาที่ 3 ได้ทำ Heat integration ในกระบวนการเคมีของโครงการ โดยไม่มีการเปลี่ยนแปลงในกระบวนการ Pyrolysis และ Air separation  การคำนวณราคาอุปกรณ์
ในกรณีศึกษาที่ 3 จะถูกตั้งสมมติฐานให้อุปกรณ์ทุกชนิดยกเว้นเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนจะมีคุณสมบัติและราคาต้นทุนอุปกรณ์ไม่เปลี่ยนแปลง จากการทำ Heat integration ส่งผลให้
จำนวน Heat exchanger เพิ่มขึ้นเพื่อให้เกิดการแลกเปลี่ยนความร้อนระหว่างกระแสกระบวนการ  การคำนวณประเมินราคาอย่างง่ายจึงรวบรวมข้อมูลปริมาณพื้นที่ผิวสำหรับการ
แลกเปลี่ยนความร้อนของ Heat exchanger ที่จำเป็นทั้งหมดในกระบวนการหลัก ยกเว้น CBG cooler 1-5, Fuel gas heater, CBG heater สำหรับตามผลรายงานจากโปรแกรม Aspen 
Energy Analyzer V.11 จาก AspenTech ในขณะที่ราคาของเครื่องแลกเปลี่ยนความร้อนทั้งหมดในระบบจะถูกคำนวณใหม่ดังตารางที่จะแสดงต่อไปนี้  
 



 
 

การประมาณราคาอุปกรณ์ โดยอาศัยหลักการการประมาณราคา Heat exchanger, U-tube (both shell and tube) Shell - Stainless Steel, Tube - Stainless Steel ที่มี
พ้ืนที่ผิวในการแลกเปลี่ยนความร้อนในช่วง 10 - 1000 m2 บนเงื่อนไขความดันในช่วง 5 - 140 barg ของกรณีพ้ืนฐาน อ้างอิงจากหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical 
Processes, Third Edition ของกรณีศึกษาท่ี 3 

Equipment 
Name 

Number 
Required 

FT Fq 
Designing 
Pressure 
(barg) 

C1 C2 C3 Fp FM 
Capacity 

(m2) 
K1 K2 K3 C°p ($) B1 B2 CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI in 
base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

Heat 
exchanger 

unit 
18 1 1 7.61 0.04 

-
0.11 

0.08 1.01 2.73 365.02 4.19 
-

0.25 
0.2 69675.08 1.63 1.66 7727830.32 2001 397 7727830.32 6313957.48 

 
การประมาณราคาอุปกรณ ์โดยอาศัยหลักการการประมาณราคา Heat exchanger, Double pipe, 40 >= P - Stainless Steel, Tube - Stainless Steel ที่มีพ้ืนที่ผิวในการ

แลกเปลี่ยนความร้อนในช่วง 1 - 10 m2 บนเงื่อนไขความดันไม่เกิน 40 barg ของกรณีพ้ืนฐาน อ้างอิงจากหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third 
Edition  

Equipment 
Name 

Number 
Required 

FT Fq 
Designing 
Pressure 
(barg) 

C1 C2 C3 Fp FM 
Capacity 

(m2) 
K1 K2 K3 C°p ($) B1 B2 CBM ($) 

Base 
Year 

CEPCI in base 
year 

CBM ($) C°BM ($) 

Fuel gas heater 1 1 1 7.61 0 0 0 1 2.73 1.71 3.34 0.27 -0.05 2546.92 1.74 1.55 15208.95 2001 397 15208.95 12822.35 
CBG heater 1 1 1 7.61 0 0 0 1 2.73 1 3.34 0.27 -0.05 2210.04 1.74 1.55 13197.25 2001 397 13197.25 11126.32 

 
การประมาณราคาอุปกรณ์ โดยอาศัยหลักการการประมาณราคาอ้างอิงจากรายงาน Techno-Economic Analysis of Biochemical Scenarios for Production of Cellulosic 

Ethanol ของกรณีพ้ืนฐาน 

Equipment 
Name 

Equipment 
Name 

Number 
Required 

New 
scaling 
(kg/hr) 

Original 
scaling 
(kg/hr) 

Size 
ratio 

Original 
Equip cost 

($) 

Base 
year 

CEPCI in 
base 
year 

Scaling 
Exponent 

Scaled 
Cost in 

Base Year 
($) 

Installation 
factor 

Installed Cost 
in Base Year 

($) 

Purchase 
Cost 
($) 

Installed 
Cost 
($) 

CBG cooler 1 
1st stage water 

intercooler 
1 29.84 5034881.29 0 128506 2007 525.4 0.65 51.43 2.21 113.67 59.47 131.43 

CBG cooler 2 
2nd stage water 

intercooler 
1 29.84 2902994.62 0 70035 2007 525.4 0.65 40.09 2.78 111.46 46.36 128.88 

CBG cooler 3 
3rd stage water 

intercooler 
1 29.84 1995808.8 0 49835 2007 525.4 0.65 36.4 3.18 115.74 42.08 133.83 



 
 

Equipment 
Name 

Equipment 
Name 

Number 
Required 

New 
scaling 
(kg/hr) 

Original 
scaling 
(kg/hr) 

Size 
ratio 

Original 
Equip cost 

($) 

Base 
year 

CEPCI in 
base 
year 

Scaling 
Exponent 

Scaled 
Cost in 

Base Year 
($) 

Installation 
factor 

Installed Cost 
in Base Year 

($) 

Purchase 
Cost 
($) 

Installed 
Cost 
($) 

CBG cooler 4 
4th stage water 

intercooler 
1 29.84 1496856.6 0 45735 2007 525.4 0.65 40.27 3.79 152.63 46.56 176.48 

CBG cooler 5 
5th stage water 

intercooler 
1 29.84 1496856.6 0 50935 2007 525.4 0.65 44.85 4.9 219.76 51.86 254.1 

 
 

E.2 การวิเคราะห์ต้นทุนการลงทุน (Investment cost summary) 
 

ตารางสรุปการวิเคราะห์ Capital investment ของกรณีพ้ืนฐาน 
หนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical 

Processes, Third Edition 
รายงาน Techno-Economic Analysis of Biochemical 

Scenarios for Production of Cellulosic Ethanol 
Cost Unit in THB Cost Unit in THB 

Total bare module cost  
in base condition 

3,154,327,869.55 Purchase cost 617,550,058.30 

Total installed equipment cost 799,912,740.95 
Total bare module cost 3,292,594,855.86 
Contingency 493,889,228.38 Total investment cost 883,903,578.75 
Fee 98,777,845.68 Total indirect cost 549,619,551.89 
Total module cost 3,885,261,929.91 Total direct and  

indirect cost 
1,433,523,130.64 

Auxilliary facilities cost 1,577,163,934.78 

Grass root cost  
(Fixed capital investment) 

5,462,425,864.69 Contingency 286,704,626.13 
Fixed capital investment 1,720,227,756.77 

Working capital 955,924,526.32 Working capital 258,034,163.52 
Total capital investment 6,418,350,391.01 Total capital investment 1,978,261,920.29 



 
 

E.3  การคำนวณราคาต้นทุนการผลิต 
 
การวิเคราะห์ต้นทุนการผลิต (The cost of manufacturing) 
 การประเมินต้นทุนการผลิต โดยอ้างอิงจากหลักการหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of 
Chemical Processes, Third Edition บทที ่8  

ต้นทุนการผลิตโดยรวม (The cost of manufacturing, COM) ถูกแบ่งออกเป็น 3 ประเภท ได้แก่ 
ต้นทุนการผลิตทางตรง (Total Direct Manufacturing Costs, DME), ต้นทุนการผลิตคงที่ (Total Fixed 
Manufacturing Costs, FMC) และต้นทุนการผลิตโดยทั่วไป (Total General Manufacturing Costs, GE) 
ซ่ึงต้นทุนการผลิตโดยรวมจะสามารถคำนวณได้ตามสมการที่ C. 
1. ต้นทุนการผลิตทางตรง ประกอบด้วย ต ้นทุนว ัตถ ุด ิบ (Total raw material cost, CRM), ต ้นทุน

สาธารณูปโภค (Total utility cost, CUT), ต้นทุนบำบัดของเสีย (Waste treatment cost, CWT), ต้นทุน
ค่าแรงคนงานที่ใช้ในการดำเนินกระบวนการ (Operating Labor cost, COL), ผู้เชี่ยวชาญโดยตรงและ
พนักงาน, ค่าซ่อมบำรุง, ราคาสารที่ใช้ในการดำเนินกระบวนการในแต่ละวัน เพื่อควบคุมสภาวะของ
กระบวนการ เช่น กรดหรือเบสสำหรับปรับค่า pH, ค่าบริการทางการตรวจสอบคุณภาพของผลิตภัณฑ์ที่
จำเป็น, ค่าลิขสิทธิ์และสิทธิบัตรของเทคโนโลยีที่ใช้ในการดำเนินกระบวนการการผลิต 

2. ต้นทุนการผลิตคงท่ี ประกอบด้วยค่าเสื่อมราคา ภาษีท้องถิ่น ประกัน และค่าบริการสิ่งอำนวยความสะดวก
ต่อการดำเนินกระบวนการการผลิต 

3. ต้นทุนการผลิตโดยทั่วไป ประกอบด้วย ต้นทุนสำหรับการบริหาร เช่น เงินเดือน, กิจกรรมต่างๆที่เกิดจาก
การสั่งการ ควบคุม และการดำเนินการของการบริหาร  
 

𝐶𝑂𝑀 = 0.28𝐹𝐶𝐼 + 2.73𝐶𝑂𝐿 + 1.23(𝐶𝑅𝑀 + 𝐶𝑊𝑇 + 𝐶𝑈𝑇) 
 

𝐶𝑂𝑀𝑑 = 0.18𝐹𝐶𝐼 + 2.73𝐶𝑂𝐿 + 1.23(𝐶𝑅𝑀 + 𝐶𝑊𝑇 + 𝐶𝑈𝑇) 
 

(C.7) 

 
E.3.1  การประมาณต้นทุนสำหรับวัตถุดิบ (Total raw material cost, CRM) 

วัตถุดิบหลักสำหรับการผลิตแก๊สเชื้อเพลิงยานยนต์ แก๊สเชื้อเพลิง และไฟฟ้า ประกอบด้วย ขยะมู ล
ฝอย กากจากโรงงานแป้งมันสำปะหลัง น้ำสำหรับการหมัก MDEA น้ำสำหรับเจือจางความเข้มข้น MDEA และ
น้ำสำหรับ Water scrubbing และแก๊สออกซิเจนสำหรับสันดาปกับแก๊สเชื้อเพลิงที่ผลิตได้จากการหมักใน
กระบวนการ Combined heat and power unit 

นอกจากนี้ โครงการนี้ได้ทำการนำขยะพลาสติกที่ได้จากการคัดแยกขยะชุมชนเข้าสู่กระบวนการ 
Pyrolysis ใช้อากาศอัดสำหรับการเผาไหม้ขยะพลาสติก แก๊สไนโตรเจนเป็นแก๊สเฉื่อยสำหรับไล่แก๊สออกซิเจน
และสังกะสีเป็นตัวนำความร้อนภายในถังปฏิกรณ์ของกระบวนการ Pyrolysis จากรายงานที่ทำการศึกษา 
กระบวนการ Pyrolysis จำเป็นที่จะต้องใช้แก๊สธรรมชาติสำหรับการเริ่มต้นกระบวนการและควบคุมอุณหภูมิ 
ทั้งนี้โครงการมีการผลิตแก๊สเชื้อเพลิงยานยนต์ได้ในปริมาณมากจึงนำแก๊สเชื้อเพลิงยานยนต์ที่ได้จากการผลิต
มาใช้สำหรับการเริ่มต้นกระบวนการและควบคุมอุณหภูมิแทนแก๊สธรรมชาติ โดยตั้งสมมติฐานว่าจะใช้ ใน
ปริมาณแก๊สเชื้อเพลิงยานยนต์เท่ากับแก๊สธรรมชาติจากอ้างอิง การประมาณต้นทุนสำหรับกระบวนการ 
Pyrolysis โดยปริมาณการใช้ได้จากการเทียบบัญญัติไตรยางค์จากรายงาน Economic assessment of a 
40,000 t/y mixed plastic waste pyrolysis plant using direct heat treatment with molten metal: 



 
 

A case study of a plant located in Belgium [69] และตั้งสมมติฐานให้ราคาและค่าขนส่งขยะพลาสติก
เท่ากับราคาขยะมูลฝอย และราคาค่าน้ำต่อหน่วยเมื่อเทียบกับอัตราการค่าน้ำการปะปาส่วนภูมิภาค จะได้ว่า
โครงการนี้จะมีต้นทุนค่าน้ำ เท่ากับ 15.81 บาทต่อลูกบาศก์เมตร [71] 

 
ตารางสรุปต้นทุนวัตถุดิบของกรณีพ้ืนฐาน 

Stream Flow rate in a year Cost (THB/yr) 
Food waste 88146.00 ton 8,814,600.00 
Cassava waste 792.00 ton 24,000,000.00 
Makeup water 170935.28 m3 5,179,856.97 
MDEA 2678575.68 ton 81,168,960.11 

Oxygen gas 10633.75 ton 322,234,826.97 
Mixed plastic waste 109.41 ton 3,315,568.48 
Nitrogen gas 192505.04 m3 494,096.36 
Compressed air 128336.70 m3 141,170.30 
Zinc losses 1112.25 ton 33,704,586.97 

Total raw material cost 479,053,666.17 
 
E.3.2  การประมาณต้นทุนสำหรับสาธารณูปโภค (Total utility cost, CUT) 
 จากความต้องการสาธารณูปโภค (Utility requirement) ของกรณีพื้นฐานที่แสดงในข้างต้น ไฟฟ้าที่
ใช้ภายในโรงงานจะได้จากไฟฟ้าที่โรงงานผลิตได้จากกระบวนการ Combined heat and power unit โดยใน
กรณีพื ้นฐาน การผลิตไฟฟ้าโดย Gas turbine จะทำให้ได้ไฟฟ้าทั ้งหมด 5679.94 kW ในขณะที่ไฟฟ้าที่
จำเป็นต้องใช้ภายในโรงงานทั้งหมด 2511.66 kW ดังนั้นโครงการจึงสามารถนำไฟฟ้าที่เหลือขายสู่ชุมชนด้วย
ศักยภาพ 3.17 MW ราคา 4.5 บาทต่อกิโลวัตต์ชั ่วโมง สำหรับกรณีศึกษาอื่น ๆ การผลิตไฟฟ้าโดย Gas 
turbine จะทำให้ได้ไฟฟ้าทั ้งหมด 10087.99 kW ในขณะที่ไฟฟ้าที ่จำเป็นต้องใช้ภายในโรงงานทั้งหมด 
8439.23 kW ดังนั้นโครงการจึงสามารถนำไฟฟ้าที่เหลือขายสู่ชุมชนด้วยศักยภาพ 1.65 MW ราคา 5.5 บาท
ต่อกิโลวัตต์ชั่วโมง การตั้งสมมติฐานสำหรับการประมาณต้นทุนสำหรับสาธารณูปโภคจึงกำหนดให้ต้องลงทุน
ซื้อน้ำเย็น สารหล่อเย็นและไอน้ำให้เพียงพอต่อการใช้สำหรับ 1 วัน และจะถูกผลิตและบำบัดโดยระบบวัฏจักร
คาร์โนต หอหล่อเย็นและระบบผลิตไอน้ำ โดยราคาของสาธารณูปโภคจะยึดตามการคำนวณจากหนังสือ 
Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition บทที ่8 [46] และตัวอย่างการ
วิเคราะห์ราคาต้นทุนสาธารณูปโภคของกรณีพื้นฐานจะถูกแสดงในตารางสรุปต้นทุนสาธารณูปโภคของกรณี
พ้ืนฐาน 
 
 
 
 
 



 
 

ตารางสรุปต้นทุนสาธารณูปโภคของกรณีพ้ืนฐาน  
Stream Flow rate in a year Cost (THB/yr) 

Electricity 0 unit 0 
Cooling tower water 35.37 GJ 460.96 
Steam from boilers, Low pressure (5 barg, 160°C) 
from HP steam without credit for power 

4746.58 GJ 2,455,384.30 

Refrigeration, Low temperature refrigerant 
available at T = -20°C 

3443.03 GJ 1,000,183.95 

Total utility cost 3,456,029.21 
 
E.3.3  การประมาณต้นทุนสำหรับการบำบัดของเสีย (Waste treatment cost, CWT) 
 ต้นทุนสำหรับการบำบัดของเสีย จะประกอบด้วยการบำบัดน้ำเสียขั้นที่ 3 โดยการกรอง, การจับ
ตกตะกอนและกระบวนการทางเคมีปรับสภาพน้ำเสียสำหรับ MDEA ที่ผ่านกระบวนการ Amine Absorption 
และน้ำที่ผ่านกระบวนการ Water scrubbing, โดยตั้งสมมติฐานให้ MDEA ที่ผ่านผ่านกระบวนการ Amine 
absorption และน้ำที่ผ่านกระบวนการ Water scrubbing จะถูกวนกลับไปใช้ในระบบเป็นระยะเวลา 1 ปี จึง
นำไปบำบัดและซื้อสารเปลี่ยนใหม่ทั้งหมดในปีถัดไป โดยราคาของสาธารณูปโภคจะยึดตามการคำนวณจาก
หนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition บทที่ 8 [46] ในขณะ
ที่ราคาค่าฝังกลับ Ash จะอ้างอิงจากรายงาน Economic assessment of a 40,000 t/y mixed plastic 
waste pyrolysis plant using direct heat treatment with molten metal:  A case study of a plant 
located in Belgium [69] 
 
ตารางสรุปต้นทุนบำบัดของเสียของกรณีพ้ืนฐาน 

Stream 
Flow rate  
in a year 

Cost (THB/yr) 

Waste water treatment, Tertiary 
(filtration+activated sluge, and chemical process) 

5394.88 m3 11,123.51 

Ash 4310.24 ton 20,545,472.12 
Total waste treatment cost 20,556,595.63 

 
E.3.4  การวิเคราะห์ต้นทุนค่าแรงคนงานที่ใช้ในการดำเนนิกระบวนการ (Operating Labor cost, COL) 
 การวิเคราะห์ต้นทุนค่าแรงคนงานที่ใช้ในการดำเนินกระบวนการยึดตามหลักการคำนวณจากหนังสือ 
Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition บทที ่8 [46] โดยตั้งสมมติฐาน
ค่าแรงของแรงงาน 325 บาทต่อคนต่อกะ ตามประกาศคณะกรรมการค่าจ้าง เรื่องอัตราค่าจ้างขั้นต่ำ (ฉบับที่ 
10) [72]  แรงงานสามารถทำงานได้ 49 สัปดาห์ต่อปี และทำงาน 5 กะ ต่อสัปดาห์ ดังนั้น ศักยภาพของ
แรงงานสามารถทำงานได้ทั้งหมด 245 กะต่อปี โดยการทำงานจะถูกแบ่งเป็นกะ กะละ 8 ชั่วโมงและโรงงาน
ดำเนินกระบวนการเคมีตลอด 24 ชั่วโมง [46] เป็นระยะเวลา 300 วัน รวมทั้งหมด 900 กะต่อปี ดังนั้น ต้อง
จ่ายเงิน 245000 บาทต่อปีต่อคนงานที่ดำเนินงานต่อกะ โดยจำนวนขั้นตอนที่ไม่เกี ่ยวข้องกับการจัดการ
อนุภาค (Nnp) และคนงานที่จำเป็นต่อกะ (NOL) สามารถคำนวณได้จากสมการที่ (5.1) 



 
 

 Nnp = ∑ 𝐸𝑞𝑢𝑖𝑝𝑚𝑒𝑛𝑡 ชนิด Compressor, Tower, Reactor, Heater, Exchanger 
𝑁𝑂𝐿 = (6.29 + 31.7𝑃2 + 0.23𝑁𝑛𝑝)0.5 

(C.8) 

 
ตารางสรุปจำนวนขั้นตอนที่ไม่เกี่ยวข้องกับการจัดการอนุภาค (Nnp) ของกรณีพ้ืนฐาน 

Unit Nnp 
Anaerobic Digestion 2 

Biogas Cleaning 14 
Combined heat and power unit 9 

Biogas Upgrading 9 
Pyrolysis unit 1 

Total Nnp 35 
 

จำนวนขั้นตอนที่ไม่เก่ียวข้องกับการจัดการอนุภาครวม 35 ขั้นตอน และจะทำให้ได้คนงานที่จำเป็นต่อ
กะ เท่ากับ 14 คน เมื่อรวมกับความต้องการคนงานที่ใช้ในการดำเนินกระบวนการที่ต้องการคนงาน 4 คนต่อ
กะ [69] ทำให้จะรวมทั้งหมด 18 คนต่อกะ ดังนั้นคนงานที่จำเป็นต่อกะ 18 คน จ่ายเงิน 245,000 บาทต่อปี
ต่อคนงานที่ดำเนินงานต่อ รวมทั้งหมด 5,265,000.00 บาท 

 



 
 

ตัวอย่างการคำนวณราคาต้นทุนการผลิตของกรณีพื้นฐาน 
 

ตัวอย่างการคำนวณราคาวัตถุดิบของกรณีพ้ืนฐาน 

Stream Flow rate Unit 
Flow rate  
in a year 

Unit Cost Unit 
Cost in base 

year 
Base 
year 

CEPCI 
in 

base 
year 

Cost ($) Cost (THB) 

Food waste 12242.50 kg/hr 88146000.00 kg 0.0033 $/kg 290881.8 2019 607.5 290881.80 8814600.00 
Cassava waste 33333.33 kg/hr 240000000.00 kg 0.0033 $/kg 792000 2019 607.5 792000.00 24000000.00 
Food waste makeup water 16527.38 kg/hr 118997.10 m3 0.5217 $/m3 62084.36 2019 607.5 62084.36 1881344.24 
Makeup water for steam 25000.00 kg/hr 604.21 m3 0.5217 $/m3 315.24 2019 607.5 315.24 9552.73 
Cassava waste makeup water 3333.30 kg/hr 23999.76 m3 0.5217 $/m3 12521.39 2019 607.5 12521.39 379436.06 
Initial MDEA makeup water 134841.3435 kg/hr 3236.19 m3 0.5217 $/m3 1688.42 2019 607.5 1688.42 51164.24 
MDEA 44957.27245 kg/hr 1078.97 ton 2132.7195 $/ton 2301150.04 2009 521.9 2678575.68 81168960.11 
Initial food waste makeup water 55091.25 kg/hr 661.10 m3 0.5217 $/m3 344.91 2019 607.5 344.91 10451.82 
Initial cassava waste makeup water 11111.00 kg/hr 133.33 m3 0.5217 $/m3 69.56 2019 607.5 69.56 2107.88 
Oxygen gas 10424.00 kg/hr 75052800.00 kg 0.1417 $/kg 10633749.29 2019 607.5 10633749.29 322234827.00 
Water scrubber makeup water 25000.00 kg/hr 180000.00 m3 0.5217 $/m3 93911.4 2019 607.5 93911.40 2845800.00 
Mixed plastic waste 4604.96 kg/hr 33155683.68 kg 0.0033 $/kg 109413.76 2019 607.5 109413.76 3315568.49 
Nitrogen gas 26.74 m3/hr 192505.04 m3 0.0847 $/m3 16305.18 2019 607.5 16305.18 494096.36 
Compressed air 17.82 m3/hr 128336.70 m3 0.0363 $/m3 4658.62 2019 607.5 4658.62 141170.30 
Zinc losses 0.09 kg/hr 641683.48 kg 1.7333 $/kg 1112251.37 2019 607.5 1112251.37 33704586.97 

การคำนวณราคาวัตถุดิบใช้การต้ังสมมติฐานให้ราคาขายและค่าขนส่งขยะพลาสติกเท่ากับราคาขายและค่าขนส่งขยะมูลฝอย, ค่าน้ำคำนวณตามอัตราการค่าน้ำ
การปะปาส่วนภูมิภาค อ้างอิงจากเว็บไซต์การปะปาส่วนภูมิภาค [71], ราคาขาย MDEA อ้างอิงตามรายงาน Survey and Down-Selection of Acid Gas Removal 
Systems for the Thermochemical Conversion of Biomass to Ethanol with a Detailed Analysis of an MDEA System  [47], ราคาขายแก๊สออกซิเจนเกรด
โรงงานอ้างอิงจากเว็บไซต์ [73], ราคาขายและปริมาณการใชแก๊สไนโตรเจน, อากาศอัด และ สังกะสีที่สูญเสียอ้างอิงจากรายงาน  Economic assessment of a 40,000 
t/y mixed plastic waste pyrolysis plant using direct heat treatment with molten metal: A case study of a plant located in Belgium [69] 

 



 
 

ตัวอย่างการคำนวณต้นทุนสาธารณูปโภคของกรณีพ้ืนฐาน 

Stream Flow rate Unit 
Flow rate in 

a year 
Unit 

Cost 
($/GJ) 

Utility cost in 
base year 

Base year 
CEPCI in 

base year 
Cost ($) Cost (THB) 

Refrigeration 143.46 GJ/h 3443.03 GJ 7.89 27165.49 2006 500 33006.07 1000183.95 
Steam  197.77 GJ/h 4746.58 GJ 14.05 66689.45 2006 500 81027.68 2455384.30 
Cooling tower water 1.47 GJ/h 35.37 GJ 0.354 12.52 2006 500 15.21 460.96 

 ราคาสารหล่อเย็น ไอน้ำ และน้ำเย็นอ้างอิงจากหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition [46] 

 
ตัวอย่างการคำนวณราคาการบำบัดของเสียของกรณีพ้ืนฐาน 

Stream Flow rate Unit 
Flow rate in 

a year 
Unit Cost Unit 

Cost in 
base year 

Base 
year 

CEPCI in 
base year 

Cost ($) Cost (THB) 

Residue lean MDEA  77.31 kg/hr 545.02 m3 0.056 $/m3 30.52 2006 500 37.08 1123.69 

Used MDEA at end year 176.13 m3/hr 4356.17 m3 0.056 $/m3 243.95 2006 500 296.40 8981.80 
Liquid from CBG flash 
separation 

0.02 m3/hr 173.78 m3 0.056 $/m3 9.73 2006 500 11.82 358.24 

Used water from water 
scrubber at end year 

0.04 m3/hr 319.91 m3 0.056 $/m3 17.92 2006 500 21.77 659.78 

Overall waste 
treatment for pyrolysis 

  1.00 year 34031.25 $/year 34031.25 2019 607.5 34031.25 1031250.00 

Ash 0.60 ton/hr 4310.24 ton 157.3 $/ton 678000.58 2019 607.5 678000.58 20545472.12 

 ราคาการบำบัดของเสียอ้างอิงจากหนังสือ Analysis, Synthesis, and Design of Chemical Processes, Third Edition และราคาค่าฝังกลบเถ้าอ้างอิงจาก
รายงาน  Economic assessment of a 40,000 t/y mixed plastic waste pyrolysis plant using direct heat treatment with molten metal: A case study 
of a plant located in Belgium [69] 

 
 
 



 
 

E.5 รายรับรายปีท่ีจะได้จากการทำโครงการ 
ตารางสรุปรายรับจากการขายผลิตภัณฑ์ทั้งหมดที่ผลิตได้ของกรณีพ้ืนฐาน 

Product Production Revenue (THB/yr) 
Gas fuel through a pipeline 9271.48 ton/yr 136,012,669.70 

CBG production 8918.39 ton/yr 142,694,276.36 
Electricity production 22811.57 MWh/yr 102,652,062.73 
Fertilizer production 139649.52 ton/yr 114,556,558.33 

Pure carbon dioxide gas production 120323.75 ton/yr 2,618,919,952.73 
Hot gas from pyrolysis 7294.25 ton/yr 107,006,653.64 

P-oil production 21551.19 ton/yr 165,944,196.67 
Total product revenue 3,387,786,370.15 

 
ทั้งนี้การอ้างอิงราคาวัตถุดิบ สาธารณูปโภคและผลิตภัณฑ์ และตารางการคำนวณราคาวัตถุดิบสาธารณูปโภคและผลิตภัณฑ์ จะถูกแสดงในตัวอย่างการคำนวณ

ราคาต้นทุนการผลิตของกรณีพ้ืนฐานดังต่อไปนี้ 
 
ตัวอย่างการคำนวณราคาผลิตภัณฑ์ของกรณีพ้ืนฐาน 

Stream Flow rate Unit 
Flow rate in 

a year 
Unit Cost Unit 

Product 
revenue in 
base year 

Base 
year 

Cost ($) Cost (THB) 

Electricity production 3168.27 kW 22811569.50 kWh 0.1485 $/kWh 3387518.07 2019 3387518.07 102652062.7 
CBG production 1238.67 kg/hr 8918392.27 kg 0.528 $/kg 4708911.12 2019 4708911.12 142694276.4 
Gas fuel through a 
pipeline 

1287.71 kg/hr 9271483.95 kg 0.48411 $/kg 4488418.1 2019 4488418.1 136012669.7 

Fertilizer production 14837.20757 kg/hr 106827.89 ton 25.64 $/ton 2739067.21 2008 2891872.315 87632494.4 
Fertilizer production 4558.559314 kg/hr 32821.63 ton 25.64 $/ton 841546.52 2008 888494.11 26924063.94 
Pure carbon dioxide 
gas production 

8343.21 kg/hr 60071114.90 kg 0.718265196 $/kg 43146991.12 2019 43146991.12 1307484579 



 
 

Stream Flow rate Unit 
Flow rate in 

a year 
Unit Cost Unit 

Product 
revenue in 
base year 

Base 
year 

Cost ($) Cost (THB) 

Pure carbon dioxide 
gas production 

8368.42 kg/hr 60252630.30 kg 0.718265196 $/kg 43277367.32 2019 43277367.32 1311435373 

P-oil production 2993.22 kg/hr 21551.19 ton 254.1 $/ton 5476158.49 2019 5476158.49 165944196.7 
Hot gas from 
pyrolysis 

1013.09 kg/hr 7294250.41 kg 0.48411 $/kg 3531219.57 2019 3531219.57 107006653.6 

Concrete building 
materials production 

0.00 kg/hr 0.00 ton 70 $/ton 0 2019 0 0 

 ตัวอย่างการคำนวณราคาผลิตภัณฑ์ใช้การตั้งสมมติฐานให้ราคาขายแก๊สเชื้อเพลิงและแก๊สที่ผ่านการเผาจากกระบวนการไพโรไลสิส เท่ากับราคาขายแก๊ส
ปิโตรเลียมเหลวโดยอ้างอิงจากแหล่งข่าว Thai PBS WORLD ณ วันที่ 22 กันยายน 2563  [74], ราคาขาย Fertilizer จากรายงาน Evaluating digestate processing 
methods at Linköping biogas plant [75], ราคาขายแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์สำหรับการผลิตปูนก่อสร้าง อ้างอิงจากเว็บไซต์ [76], ราคาขายน้ำมันจากพลาสติกอ้างอิง
จากรายงาน  Economic assessment of a 40,000  t/y mixed plastic waste pyrolysis plant using direct heat treatment with molten metal:  A case 
study of a plant located in Belgium [69] และ ราคาขายแก๊สคาร์บอนไดออกไซด์เกรดโรงงาน อ้างอิงจากเว็บไซต์ [73] 

 
E.6 ตารางคำนวณกระแสเงินที่เกิดขึ้นในช่วงระยะเวลาดำเนินโครงการ 20 ปี 

กระแสเงินที่เกิดขึ้นในช่วงระยะเวลาโครงการที่สนใจจะเป็นที่จะต้องรวบรวมข้อมูลรายรับและรายจ่ายที่จะเกิดขึ้นในกระบวนการ โดยการวิเคราะห์กระแสเงิน
เกิดข้ึนในช่วงระยะเวลาดำเนินโครงการ 20 ปีของกรณีพ้ืนฐานจะสามารถสรุปข้อมูลรายรับ-รายจ่ายได้ดังนี้ 

- ราคาที่ดิน                5.81  ล้านบาท 
- มูลค่าที่คาดว่าจะขายสินทรัพย์ถาวรนั้นได้เมื่อหมดอายุการใช้งาน           5.81  ล้านบาท 
- ต้นทุนการลงทุนเริ่มต้นโดยไม่รวมราคาท่ีดิน (FCIL)   7182.65  ล้านบาท 
- เงินทุนหมุนเวียน       1213.96  ล้านบาท 
- ต้นทุนการผลิตโดยไม่รวมค่าเสื่อมราคา     1926.02  ล้านบาท 
- รายรับต่อป ี(R)         3387.79  ล้านบาท 

 

 



 
 

ตารางแสดงการวิเคราะห์กระแสเงินที่เกิดขึ้นในช่วงระยะเวลาดำเนินโครงการ 20 ปี ของกรณีพ้ืนฐาน (ในหน่วยล้านบาท) 
End of year Investment Sa (last year) Other CF dk FCIL-dk R COMd (R-COM-dk)(t) Nondiscounted Cash Flow 

0 -7188.47   -1213.96         0.00 -8402.43 
1       2873.06 4309.59 3387.79 1926.02 -282.26 1461.76 
2       1723.84 2585.76 3387.79 1926.02 -52.41 1461.76 
3       1034.30 1551.45 3387.79 1926.02 85.49 1376.27 
4       775.73 775.73 3387.79 1926.02 137.21 1324.56 
5       775.73 0.00 3387.79 1926.02 137.21 1324.56 
6         0.00 3387.79 1926.02 292.35 1169.41 
7         0.00 3387.79 1926.02 292.35 1169.41 
8         0.00 3387.79 1926.02 292.35 1169.41 
9         0.00 3387.79 1926.02 292.35 1169.41 
10         0.00 3387.79 1926.02 292.35 1169.41 
11         0.00 3387.79 1926.02 292.35 1169.41 
12         0.00 3387.79 1926.02 292.35 1169.41 
13         0.00 3387.79 1926.02 292.35 1169.41 
14         0.00 3387.79 1926.02 292.35 1169.41 
15         0.00 3387.79 1926.02 292.35 1169.41 
16         0.00 3387.79 1926.02 292.35 1169.41 
17         0.00 3387.79 1926.02 292.35 1169.41 
18         0.00 3387.79 1926.02 292.35 1169.41 
19         0.00 3387.79 1926.02 292.35 1169.41 
20   5.81 1213.96   0.00 3387.79 1926.02 293.52 2388.02 

 
 
 
 
 
 



 
 

ตารางแสดงการวิเคราะห์กระแสเงินที่เกิดขึ้นในช่วงระยะเวลาดำเนินโครงการ 20 ปี ของกรณีพ้ืนฐาน (ในหน่วยล้านบาท) 
End of year Nondiscounted Cash Flow Cumulative Nondiscounted Cash Flow Discounted Cash Flow Cumulative Discounted Cash Flow 

0 -8402.43 -8402.43 -8402.43 -8402.43 
1 1461.76 -6940.66 1328.88 -7073.55 
2 1461.76 -5478.90 1208.07 -5865.48 
3 1376.27 -4102.63 1034.01 -4831.47 
4 1324.56 -2778.07 904.69 -3926.78 
5 1324.56 -1453.51 822.45 -3104.33 
6 1169.41 -284.10 660.10 -2444.23 
7 1169.41 885.31 600.09 -1844.14 
8 1169.41 2054.72 545.54 -1298.60 
9 1169.41 3224.13 495.94 -802.65 
10 1169.41 4393.54 450.86 -351.80 
11 1169.41 5562.95 409.87 58.08 
12 1169.41 6732.36 372.61 430.69 
13 1169.41 7901.77 338.74 769.42 
14 1169.41 9071.18 307.94 1077.37 
15 1169.41 10240.60 279.95 1357.31 
16 1169.41 11410.01 254.50 1611.81 
17 1169.41 12579.42 231.36 1843.17 
18 1169.41 13748.83 210.33 2053.50 
19 1169.41 14918.24 191.21 2244.71 
20 2388.02 17306.26 354.96 2599.67 

 

 

 



 
 

F. ข้อกำหนดและมาตรฐานด้านสิ่งแวดล้อม 
ตารางที ่F.1  ข้อกำหนดและมาตรฐานการควบคุมการระบายน้ำทิ้งจากโรงงานของประเทศไทย 
 

 

 ข้อกำหนดคุณลักษณะของน้ำทิ้งท่ีระบายออกจากโรงงาน 
ประกาศกระทรวงอุตสาหกรรม  พ.ศ. 2560 [54] 

 

pH 5.5-9.0 
TDS (Total Dissolved solid) ไม่มากกว่า 3000 mg/l 
สารแขวนลอย ไม่มากกว่า 50 mg/l 
ปรอท  ไม่มากกว่า 0.005 mg/l 
เซเลเนียม  ไม่มากกว่า 0.02 mg/l 
แคดเมียม   ไม่มากกว่า 0.02 mg/l 
ตะกั่ว   ไม่มากกว่า 0.2 mg/l 
อาร์เซนิค   ไม่มากกว่า 0.25 mg/l 
Hexavalent Chromium  ไม่มากกว่า 0.25 mg/l 
Trivalent Chromium  ไม่มากกว่า 0.75 mg/l 
บาเรียม  ไม่มากกว่า 1.0 mg/l 
นิเกิล  ไม่มากกว่า 1.0 mg/l 
ทองแดง  ไม่มากกว่า 2.0 mg/l 
สังกะสี  ไม่มากกว่า 5.0 mg/l 
แมงกานีส  ไม่มากกว่า 5.0 mg/l 
ซัลไฟด์ เทียบเท่าไฮโดรเจนซัลไฟด์  ไม่มากกว่า 1.0 mg/l 
ไซยาไนด์ เทียบเท่าโฮโดรเจนไซยาไนด์  ไม่มากกว่า 0.2 mg/l 
ฟอร์มัลดีไฮด์  ไม่มากกว่า 1.0 mg/l 
สารประกอบฟีนอล  ไม่มากกว่า 1.0 mg/l 
คลอรีนอิสระ  ไม่มากกว่า 1.0 mg/l 
เพสติไซด์  ต้องไม่มีเจือปนในน้ำทิ้ง 
อุณหภูมิ  ไม่มากกว่า 40 องศาสเซลเซียส 
สีและกลิ่น  ต้องไม่พึงรังเกียจ 
น้ำมันและไขมัน  ไม่มากกว่า 5 mg/l 
BOD (Biological Oxygen Demand) ที่อุณหภูมิ 20 องศาเซลเซียส เวลา 5 วัน ไม่มากกว่า  

20 mg/l 
TKN (Total Kjeldahl Nitrogen) ไม่มากกว่า 100 mg/l 
 COD (Chemical Oxygen Demand) ไม่มากกว่า 120 mg/l 

 
 
 
 
 
 



 
 

ตารางท่ี F.2 ข้อกำหนดและมาตรฐานการควบคุมการระบายอากาศเสียจากโรงงานของประเทศไทย 
 

1. กำหนดค่าปริมาณของสารเจือปนในอากาศท่ีระบายออกจากโรงงานผลิต ส่ง หรือจำหน่ายพลังงานไฟฟ้า 
ประกาศกระทรวงอุตสาหกรรม พ.ศ. 2547 [55] 

สำหรับโรงไฟฟ้าใหม่ทุกขนาด ที่ใช้เชื้อเพลิงชีวมวลเป็นเชื้อเพลิง 
ซัลเฟอร์ไดออกไซด์ ไม่มากกว่า 60 ppm 
ไนโตรเจนไดออกไซด์ ไม่มากกว่า 200 ppm 
ฝุ่นละออง ไม่มากกว่า 120 mg/m3 

 
2. กำหนดค่าปริมาณของสารเจือปนในอากาศท่ีระบายออกจากโรงงาน 

ประกาศกระทรวงอุตสาหกรรม พ.ศ. 2549 [56] 
ไฮโดรเจนซัลไฟด์ จากการผลิตทั่วไปต้องไม่มากกว่า 100 ppm  

(ไม่มีการเผาไหม้เชื้อเพลิง) 
จากการผลิตทั่วไปต้องไม่มากกว่า 80 ppm  
(มีการเผาไหม้เชื้อเพลิง) 

คาร์บอนมอนออกไซด์ จากการผลิตทั่วไปต้องไม่มากกว่า 870 ppm (ไม่มีการเผาไหม้เชื้อเพลิง) 
จากการผลิตทั่วไปต้องไม่มากกว่า 690 ppm (มีการเผาไหม้เชื้อเพลิง) 

ซัลเฟอรไดออกไซด์ จากการใช้เชื้อเพลิงชีวมวลเป็นแหล่งให้ความร้อนต้องไม่มากกว่า 60 ppm 
ออกไซด์ของไนโตรเจน จากการใช้เชื้อเพลิงชีวมวลเป็นแหล่งให้ความร้อนต้องไม่มากกว่า 200 ppm 

3. กำหนดมาตรฐานควบคุมการปล่อยทิ้งอากาศเสียจากโรงไฟฟ้า ประกาศกระทรวงวิทยาศาสตร์ 
เทคโนโลยี และสิ่งแวดล้อม [57] 

สำหรับโรงไฟฟ้าทุกขนาดที่ใช้ก๊าซธรรมชาติเป็นเชื้อเพลิง 
ซัลเฟอร์ไดออกไซด์ ไม่มากกว่า 20 ppm 
ไนโตรเจนไดออกไซด์ ไม่มากกว่า 120 ppm 
ฝุ่นละออง ไม่มากกว่า 60 mg/m3 

4. กำหนดมาตรฐานควบคุมการปล่อยทิ้งอากาศเสียจากโรงงานอุตสาหกรรม 
ประกาศกระทรวงทรัพยากรธรรมชาติและสิ่งแวดล้อม [58] 

ฝุ่นละออง  จากหม้อไอน้ำหรือแหล่งกำเนิดความร้อนที่ใช้เชื้อเพลิงชีวมวลต้องไม่มากกว่า 
320 mg/m3 

ซัลเฟอร์ไดออกไซด์  จากหม้อไอน้ำหรือแหล่งกำเนิดความร้อนที่ใช้เชื้อเพลิงชีวมวลต้องไม่มากกว่า 
60 ppm   

ไนโตรเจนไดออกไซด์  จากหม้อไอน้ำหรือแหล่งกำเนิดความร้อนที่ใช้เชื้อเพลิงชีวมวลต้องไม่มากกว่า 
200 ppm 

คาร์บอนมอนออกไซด์  จากกระบวนการผลิตที่มีการเผาไหม้ต้องไม่มากกว่า 690 ppm 
ไฮโดรเจนซัลไฟด์  จากกระบวนการผลิตที่มีการเผาไหม้ต้องไม่มากกว่า 80 ppm 
ฝุ่นละออง   จากหม้อไอน้ำหรือแหล่งกำเนิดความร้อนที่ใช้เชื้อเพลิงชีวมวลต้องไม่มากกว่า 

320 mg/m3 
ซัลเฟอร์ไดออกไซด์  จากหม้อไอน้ำหรือแหล่งกำเนิดความร้อนที่ใช้เชื้อเพลิงชีวมวลต้องไม่มากกว่า 

60 ppm 
ไนโตรเจนไดออกไซด์  จากกระบวนการผลิตที่มีการเผาไหม้ต้องไม่มากกว่า 200 ppm 



 
 

 
 
G. เอกสารข้อมูลความปลอดภัยสารเคมี 
 

1. แก๊สไฮโดรเจนซัลไฟด์ (Hydrogen Sulfide, H2S) 
 

 
 
 
 



 
 

 

 

 
 



 
 

2. แก๊สแอมโมเนีย (Ammonia, NH3) 
 

 
 
 



 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 
 



 
 

3. แก๊สคาร์บอนไดออกไซด์ (Carbon dioxide, CO2) 
 

 
 
 
 
 
 
 



 
 

 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 



 
 

4. แก๊สมีเทน (Methane, CH4) 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 



 
 

 

 
 
 
 
 
 



 
 

 
5. เมทิลไดเอทาโนลามีน (Methyl Diethanolamine, MDEA) 
 

 
 
 
 
 
 
 
 
 



 
 

 
 

 
 
 
 
 
 
 



 
 

 
 
 

 
 
 
 
 



 
 

H. ตาราง Stream Table Base Case (Mass Flows) 
Stream Name  Food waste FW Makeup Water Mixed FW FW Pre-Biogas FW Liquid waste FW Pre-Biogas 2 FW Biowaste FW Pre-Biogas 3 

Stream Number unit 1.00 2.00 3.00 4.00 5.00 6.00 7.00 8.00 
Temperature C 20.00 25.00 11.57 55.00 55.00 55.00 55.00 55.00 

Pressure atm 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Vapor Fraction  0.00 0.00 0.01 0.05 0.00 1.00 0.00 0.99 
Liquid Fraction  1.00 1.00 0.99 0.95 1.00 0.00 1.00 0.01 
Mass Enthalpy J/kg -3.20E+06 -1.60E+07 -1.37E+07 -1.35E+07 -1.58E+07 -4.02E+06 -2.57E+06 -8.13E+06 

Mass heat capacity J/kg-K 2126.07 4768.88 4223.70 4234.97 4793.20 1907.57 2436.09 1398.08 
Mass Density kg/m3 1786.99 959.49 68.83 16.90 934.20 3.32 3332.01 1.01 
Volume Flow m3/hr 6.85 57.42 978.23 3985.51 58.15 3927.35 2.76 3777.24 
Average MW  449.15 18.02 21.82 21.31 18.06 85.45 886.82 26.97 

Mass Flow 
CH4 kg/hr 0.00 0.00 0.00 1066.96 0.04 1066.92 0.00 1066.92 
CO2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 2375.17 3.94 2371.23 0.00 2371.23 
H2O kg/hr 5.16 16527.38 55096.41 54546.44 54172.94 373.49 0.00 373.49 
H2S kg/hr 0.00 0.00 0.00 9.29 0.14 9.15 0.00 9.15 
NH3 kg/hr 0.00 0.00 0.00 13.93 1.38 12.55 0.00 12.55 
CO kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

INERT kg/hr 53.15 0.00 53.15 53.15 53.15 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kg/hr 1767.82 0.00 1767.82 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kg/hr 540.17 0.00 540.17 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kg/hr 200.30 0.00 200.30 100.15 95.41 4.74 4.74 0.00 
TRIGLY kg/hr 9675.91 0.00 9675.91 9192.12 0.00 9192.12 9192.12 0.00 
MDEA kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

MDEAH+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

Total Mole  Flow kg/hr 12242.50 16527.38 67333.75 67357.20 54327.01 13030.20 9196.86 3833.34 



 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
Stream Name  

FW Condensed 
water 

Mixed Condensed 
liquid 

Total FW 
wastewater 

FW Treated 
water FW solid waste 

Recycle FW 
wastewater 

FW Discharged 
water FW Biogas 

Stream Number unit 9.00 10.00 11.00 12.00 13.00 14.00 15.00 16.00 
Temperature C 5.00 71.23 50.37 50.37 50.37 50.37 50.37 5.00 

Pressure atm 1.00 3.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Vapor Fraction  0.00 0.00 0.00 0.00 0.96 0.00 0.00 1.00 
Liquid Fraction  1.00 1.00 1.00 1.00 0.04 1.00 1.00 0.00 
Mass Enthalpy J/kg -1.61E+07 -1.56E+07 -1.41E+07 -1.59E+07 -6.51E+06 -1.59E+07 -1.59E+07 -7.63E+06 

Mass heat capacity J/kg-K 4788.07 4180.31 4422.70 4764.35 2347.33 4764.35 4764.35 1256.79 
Mass Density kg/m3 976.12 550.28 97.22 936.86 1.87 936.86 936.86 1.25 
Volume Flow m3/hr 0.37 10.94 718.97 58.78 7916.23 58.78 58.78 2777.63 
Average MW  18.02 18.08 20.73 18.02 47.15 18.02 18.02 28.43 

Mass Flow 
CH4 kg/hr 0.00 0.04 0.00 0.04 0.00 0.00 1066.92 0.00 
CO2 kg/hr 29.49 33.46 0.00 33.46 0.00 0.00 2371.21 0.00 
H2O kg/hr 5978.48 60510.59 55064.64 5445.95 0.00 55064.64 14.32 21466.67 
H2S kg/hr 8.66 8.81 0.00 8.81 0.00 0.00 9.15 0.00 
NH3 kg/hr 2.07 3.48 0.00 3.48 0.00 0.00 12.52 0.00 
CO kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

INERT kg/hr 0.00 53.15 0.00 53.15 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 7833.33 
HEMECELL kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 3700.00 
PROTEIN kg/hr 0.00 100.15 0.00 100.15 0.00 0.00 0.00 333.33 
TRIGLY kg/hr 0.00 9192.12 0.00 9192.12 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

MDEAH+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kg/hr 0.01 0.01 0.00 0.01 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kg/hr 0.04 0.04 0.00 0.04 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

Total Mole  Flow kg/hr 6018.76 69901.85 55064.64 14837.21 0.00 55064.64 3474.11 33333.33 



 
 

 

Stream Name  Cassava waste CW make up water Mixed CW CW Pre-Biogas CW Liquid waste CW Pre-Biogas 2 CW Biowaste CW Pre-Biogas 3 
Stream Number unit 17.00 18.00 19.00 20.00 21.00 22.00 23.00 24.00 

Temperature C 25.00 25.00 17.39 37.00 37.00 37.00 37.00 37.00 
Pressure atm 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 

Vapor Fraction  0.00 0.00 0.00 0.20 0.00 1.00 1.00 1.00 
Liquid Fraction  1.00 1.00 1.00 0.80 1.00 0.00 0.00 0.00 
Mass Enthalpy J/kg -1.23E+07 -1.60E+07 -1.32E+07 -1.35E+07 -1.57E+07 -7.94E+06 -8.81E+06 -7.87E+06 

Mass heat capacity J/kg-K 3129.10 4768.88 3486.27 3736.37 4730.53 1270.40 1049.08 1292.14 
Mass Density kg/m3 803.61 959.49 841.27 4.02 954.15 1.16 1.76 1.13 
Volume Flow m3/hr 41.48 11.58 52.83 11075.52 33.24 11042.28 520.24 10494.95 
Average MW  26.27 18.02 23.57 20.65 18.44 29.37 44.52 28.62 

Mass Flow 
CH4 kg/hr 0.00 0.00 3289.95 0.02 3289.93 0.00 3289.93 0.00 
CO2 kg/hr 0.00 0.00 9025.24 3.07 9022.18 902.22 8119.96 0.03 
H2O kg/hr 3333.30 32577.67 31292.26 30883.25 409.01 0.00 409.01 362.77 
H2S kg/hr 0.00 0.00 21.64 0.08 21.57 0.00 21.57 0.00 
NH3 kg/hr 0.00 0.00 32.45 0.99 31.46 0.00 31.46 0.02 
CO kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

INERT kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kg/hr 0.00 7833.33 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kg/hr 0.00 3700.00 740.00 739.77 0.23 0.23 0.00 0.00 
PROTEIN kg/hr 0.00 333.33 100.00 88.18 11.82 11.82 0.00 0.00 
TRIGLY kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

MDEAH+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

Total Mole  Flow kg/hr 3333.30 44444.33 44501.54 31715.35 12786.19 914.27 11871.92 362.81 

 



 
 

 

 Stream Name  
CW Condensed 

water Total CW wastewater 
CW Treated 

water 
CW Solid 

waste 
Recycle CW 
wastewater 

CW Discharged 
water CW Biogas Total Biogas 

Stream Number unit 25.00 26.00 27.00 28.00 29.00 30.00 31.00 32.00 
Temperature C 5.00 36.31 36.31 36.31 36.31 36.31 5.00 5.00 

Pressure atm 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Vapor Fraction  0.00 0.01 0.00 0.12 0.01 0.01 1.00 1.00 
Liquid Fraction  1.00 0.99 1.00 0.88 0.99 0.99 0.00 0.00 
Mass Enthalpy J/kg -1.61E+07 -1.55E+07 -1.60E+07 -1.27E+07 -1.55E+07 -1.55E+07 -7.74E+06 -7.71E+06 

Mass heat capacity J/kg-K 4788.07 4626.35 4764.10 3769.84 4626.35 4626.35 1226.62 1233.61 
Mass Density kg/m3 976.13 57.06 949.61 8.25 57.06 57.06 1.28 1.28 
Volume Flow m3/hr 0.37 578.23 29.94 552.65 578.23 578.23 8970.26 11747.89 
Average MW  18.02 18.74 18.02 24.96 18.74 18.74 29.16 28.99 

Mass Flow 
CH4 kg/hr 0.02 0.00 0.02 0.00 0.00 3289.93 4356.85 4356.85 
CO2 kg/hr 905.31 0.00 905.31 0.00 0.00 8119.93 10491.14 10491.14 
H2O kg/hr 31246.02 28433.87 2812.14 0.00 28433.87 46.24 60.56 60.56 
H2S kg/hr 0.08 0.00 0.08 0.00 0.00 21.57 30.71 30.71 
NH3 kg/hr 1.01 0.00 1.01 0.00 0.00 31.43 43.96 43.96 
CO kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

INERT kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kg/hr 740.00 0.00 740.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kg/hr 100.00 0.00 100.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

MDEAH+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

Total Mole  Flow kg/hr 32992.43 28433.87 4558.56 0.00 28433.87 11509.10 14983.22 14983.22 



 
 

Stream Name  Compressed Biogas Make up MDEA Pressurized MDEA 
Preheated 

MDEA Treated gas 
Treated gas to 

fuel gas 
Treated gas to 

CBG Liquid waste 
Stream Number unit 33.00 34.00 35.00 36.00 37.00 38.00 39.00 40.00 
Temperature C 70.48 25.00 25.05 43.00 43.80 43.80 43.80 0.00 

Pressure atm 2.00 1.00 3.00 3.00 1.97 1.97 1.97 1.00 
Vapor Fraction  1.00 0.00 0.00 0.00 1.00 1.00 1.00 0.00 
Liquid Fraction  0.00 1.00 1.00 1.00 0.00 0.00 0.00 1.00 
Mass Enthalpy J/kg -7.63E+06 -1.29E+07 -1.29E+07 -1.28E+07 -6.20E+06 -6.20E+06 -6.20E+06 -1.60E+07 

Mass heat capacity J/kg-K 1328.44 3911.35 3736.16 3753.14 1871.97 1871.97 1871.97 4216.37 
Mass Density kg/m3 2.06 1020.26 1020.32 1012.60 1.50 1.50 1.50 999.68 
Volume Flow m3/hr 7258.43 176.23 176.22 177.56 4294.01 3435.20 858.80 0.04 
Average MW  28.99 22.87 22.87 22.87 19.68 19.68 19.68 18.02 

Mass Flow 
CH4 kg/hr 0.00 0.00 0.00 4354.49 3483.60 870.90 0.00 870.90 
CO2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 1827.56 1462.05 365.51 0.02 365.49 
H2O kg/hr 134841.34 134841.13 134838.12 256.45 205.16 51.29 44.39 6.90 
H2S kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
NH3 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

INERT kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kg/hr 44899.26 44897.88 44877.95 0.03 0.02 0.01 0.00 0.00 

MDEAH+ kg/hr 50.82 52.21 72.31 0.00 0.00 0.00 0.01 0.00 
H3O+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kg/hr 7.19 7.39 10.23 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

Total Mole  Flow kg/hr 179798.62 179798.62 179798.62 6438.53 5150.82 1287.71 44.42 1243.29 

 



 
 

Stream Name  Pre-CBG Rich MDEA 
Pressurized Rich 

MDEA 
Preheated Rich 

MDEA Acid gas Lean MDEA 1 Lean MDEA 2 Total Lean MDEA 
Stream Number unit 41.00 42.00 43.00 44.00 45.00 46.00 47.00 48.00 

Temperature C 0.00 58.28 57.96 90.00 5.00 5.00 135.04 134.88 
Pressure atm 1.00 1.98 3.00 3.00 2.96 2.96 2.97 2.96 

Vapor Fraction  1.00 0.00 0.00 0.01 1.00 0.00 0.00 0.00 
Liquid Fraction  0.00 1.00 1.00 0.99 0.00 1.00 1.00 1.00 
Mass Enthalpy J/kg -6.02E+06 -1.26E+07 -1.26E+07 -1.25E+07 -8.96E+06 -1.58E+07 -1.25E+07 -1.25E+07 

Mass heat capacity J/kg-K 1779.54 5305.00 15553.48 16564.46 845.00 4258.19 8079.63 3905.87 
Mass Density kg/m3 0.88 1045.88 1046.18 319.85 5.80 997.59 948.50 855.88 
Volume Flow m3/hr 1407.32 180.08 180.03 588.85 1459.31 0.08 189.56 210.17 
Average MW  19.74 23.97 23.97 23.87 43.88 18.12 22.90 22.90 

Mass Flow 
CH4 kg/hr 2.36 2.36 2.36 2.36 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO2 kg/hr 60.85 59.70 1574.18 8442.95 0.60 0.03 0.63 0.04 
H2O kg/hr 131131.52 131131.05 131750.93 10.24 76.37 134473.46 134549.84 134552.16 
H2S kg/hr 6.82 6.65 9.53 9.41 0.06 0.74 0.80 0.35 
NH3 kg/hr 43.96 43.96 43.96 2.42 0.72 40.81 41.53 41.53 
CO kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

INERT kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kg/hr 19029.38 18915.89 24528.49 0.00 0.00 44229.07 44229.07 43954.38 

MDEAH+ kg/hr 26139.38 26253.82 20593.77 0.00 0.07 726.57 726.65 1003.66 
H3O+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kg/hr 10625.16 10570.54 9240.03 0.00 0.04 287.95 287.98 140.96 
CO3-2 kg/hr 1280.65 1335.94 579.39 0.00 0.00 16.76 16.76 162.16 
HS- kg/hr 23.18 23.34 20.53 0.00 0.00 19.77 19.77 20.29 
H+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kg/hr 0.05 0.05 0.11 0.00 0.00 2.77 2.77 0.36 

Total Mole  Flow kg/hr 188343.30 188343.30 188343.30 8467.38 77.87 179798.06 179875.92 179875.92 

 



 
 

Stream Name  Recycle MDEA 
Preheated Acid 

gas Scrub water Pressurized water Treated Acid gas Pre-CO2 1 
Compressed CO2 

1 Acid liquid waste 
Stream Number unit 49.00 50.00 51.00 52.00 53.00 54.00 55.00 56.00 

Temperature C 25.00 90.00 25.00 25.09 25.35 10.00 110.06 10.00 
Pressure atm 3.00 3.00 1.00 3.00 2.96 3.00 8.51 3.00 

Vapor Fraction  0.00 1.00 0.00 0.00 1.00 1.00 1.00 0.00 
Liquid Fraction  1.00 0.00 1.00 1.00 0.00 0.00 0.00 1.00 
Mass Enthalpy J/kg -1.29E+07 -8.89E+06 -1.59E+07 -1.59E+07 -8.97E+06 -8.97E+06 -8.88E+06 -1.59E+07 

Mass heat capacity J/kg-K 3390.16 917.64 4179.20 4179.17 865.39 849.26 952.20 4189.25 
Mass Density kg/m3 1021.26 4.46 997.17 997.24 5.37 5.77 12.08 998.89 
Volume Flow m3/hr 176.13 1900.64 25.07 25.07 1564.19 1449.98 692.66 0.02 
Average MW  22.90 43.88 18.02 18.02 43.70 43.88 43.88 18.08 

Mass Flow 
CH4 kg/hr 2.36 0.00 0.00 2.36 2.36 2.36 0.00 0.00 
CO2 kg/hr 8442.95 0.00 0.00 8351.56 8351.41 8351.41 0.15 91.31 
H2O kg/hr 10.24 25000.00 25000.00 38.17 14.21 14.21 23.96 24972.00 
H2S kg/hr 9.41 0.00 0.00 0.44 0.44 0.44 0.00 8.96 
NH3 kg/hr 2.42 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 2.42 
CO kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

INERT kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

MDEAH+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.04 
HCO3- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.12 
CO3-2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

Total Mole  Flow kg/hr 8467.38 25000.00 25000.00 8392.53 8368.42 8368.42 24.11 25074.85 

 



 
 

Stream Name  Rich scrub water 
Pressurized scrub 

water 
Preheated scrub 

water Off gas Condensed liquid Lean water Total lean water 
Pressurized lean 

water 
Stream Number unit 57.00 58.00 59.00 60.00 61.00 62.00 63.00 64.00 

Temperature C 29.55 29.68 90.00 5.00 5.00 151.99 114.82 117.46 
Pressure atm 2.97 6.00 6.00 4.93 4.93 4.94 1.00 3.00 

Vapor Fraction  0.00 0.00 0.00 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Liquid Fraction  1.00 1.00 1.00 0.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Mass Enthalpy J/kg -1.58E+07 -1.58E+07 -1.56E+07 -8.95E+06 -1.58E+07 -1.53E+07 -1.55E+07 -1.55E+07 

Mass heat capacity J/kg-K 4226.61 4177.10 4205.67 857.03 4196.16 4322.52 4239.23 4243.88 
Mass Density kg/m3 993.65 993.71 854.64 9.81 997.95 914.88 946.94 944.91 
Volume Flow m3/hr 25.24 25.23 29.34 6.33 2.50 24.61 30.12 30.18 
Average MW  18.06 18.06 18.06 43.92 18.17 18.02 18.02 18.02 

Mass Flow 
CH4 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO2 kg/hr 91.20 91.24 61.88 29.47 0.00 0.11 0.11 0.01 
H2O kg/hr 24971.92 24971.95 0.05 2457.39 22514.61 28520.51 28520.51 3521.09 
H2S kg/hr 8.96 8.96 0.20 8.65 0.12 0.12 0.12 0.01 
NH3 kg/hr 2.42 2.42 0.00 2.02 0.40 0.40 0.40 0.05 
CO kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

INERT kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

MDEAH+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.02 0.02 0.00 
H3O+ kg/hr 0.08 0.06 0.00 0.01 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kg/hr 0.26 0.20 0.00 0.04 0.00 0.01 0.01 0.00 
CO3-2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

Total Mole  Flow kg/hr 25074.85 25074.85 62.13 2497.59 22515.13 28521.17 28521.17 3521.17 

 



 
 

Stream Name  
Scrub water 

waste Recycle water 
Cooled Recycle 

water Pre-Fuel gas 
Preheated fuel 

gas Fuel gas 
Treated gas to 

CHP Oxygen 
Stream Number unit 65.00 66.00 67.00 68.00 69.00 70.00 71.00 72.00 

Temperature C 117.46 117.46 25.00 43.78 100.00 73.86 43.78 25.00 
Pressure atm 3.00 3.00 3.00 1.97 2.00 1.25 1.97 1.00 

Vapor Fraction  0.00 0.00 0.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Liquid Fraction  1.00 1.00 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Mass Enthalpy J/kg -1.55E+07 -1.55E+07 -1.59E+07 -6.20E+06 -6.09E+06 -6.14E+06 -6.20E+06 -2.98E+02 

Mass heat capacity J/kg-K 4243.87 4243.87 4179.27 1866.22 1993.47 1927.74 1866.22 918.89 
Mass Density kg/m3 944.91 944.91 997.25 1.50 1.29 0.86 1.50 1.31 
Volume Flow m3/hr 3.73 26.46 25.07 858.81 999.82 1491.99 2576.43 7962.29 
Average MW  18.02 18.02 18.02 19.68 19.68 19.68 19.68 32.00 

Mass Flow 
CH4 kg/hr 0.00 0.00 870.90 870.90 870.90 2612.70 0.00 0.00 
CO2 kg/hr 0.10 0.10 365.51 365.51 365.51 1096.54 0.00 0.00 
H2O kg/hr 24999.42 24999.42 51.29 51.29 51.29 153.87 0.00 0.00 
H2S kg/hr 0.10 0.11 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
NH3 kg/hr 0.35 0.35 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 10424.00 10424.00 
N2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

INERT kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kg/hr 0.00 0.00 0.01 0.01 0.01 0.02 0.00 0.00 

MDEAH+ kg/hr 0.01 0.01 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kg/hr 0.01 0.01 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

Total Mole  Flow kg/hr 25000.00 25000.00 1287.71 1287.71 1287.71 3863.12 10424.00 10424.00 

 



 
 

Stream Name  
Compressed 

oxygen Mixed Fuel Pressurized fuel Flue gas Flue gas 2 Flue gas 3 Cooled flue gas 
Condensed flue 

gas 
Stream Number unit 73.00 74.00 75.00 76.00 77.00 78.00 79.00 80.00 

Temperature C 113.97 83.46 236.69 3000.00 2696.96 2389.73 169.77 0.00 
Pressure atm 2.00 1.97 5.92 6.00 1.98 0.65 0.65 1.00 

Vapor Fraction  1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 0.00 
Liquid Fraction  0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 1.00 
Mass Enthalpy J/kg 8.20E+04 -1.65E+06 -1.45E+06 -5.03E+06 -5.75E+06 -6.46E+06 -1.06E+07 -1.61E+07 

Mass heat capacity J/kg-K 938.22 1205.74 1351.41 2403.83 2335.77 2260.68 1376.30 4545.31 
Mass Density kg/m3 2.02 1.85 3.88 0.61 0.22 0.08 0.49 1016.80 
Volume Flow m3/hr 5171.57 7749.02 3698.07 23444.06 64446.94 175073.59 29050.91 5.91 
Average MW  32.00 27.41 27.41 27.41 27.41 27.41 27.41 18.02 

Mass Flow 
CH4 kg/hr 2612.70 2612.70 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO2 kg/hr 1158.42 1158.42 8325.79 8325.79 8325.79 8325.79 0.12 8325.67 
H2O kg/hr 153.91 153.91 6021.83 6021.83 6021.83 6021.83 6005.90 15.93 
H2S kg/hr 0.20 0.20 0.13 0.13 0.13 0.13 0.00 0.13 
NH3 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kg/hr 10424.00 10424.00 1.36 1.36 1.36 1.36 0.00 1.36 
N2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kg/hr 0.00 0.00 0.12 0.12 0.12 0.12 0.00 0.12 

INERT kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kg/hr 0.02 0.02 0.02 0.02 0.02 0.02 0.02 0.00 

MDEAH+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

Total Mole  Flow kg/hr 14349.25 14349.25 14349.25 14349.25 14349.25 14349.25 6006.04 8343.21 

 



 
 

Stream Name  Pre-CO2 2 
Compressed CO2 

2 Utility water 
Pressurized utility 

water 
Pressurized utility 

water 2 Utility steam Preheated CBG 
Compressed CBG 

1 
Stream Number unit 81.00 82.00 83.00 84.00 85.00 86.00 87.00 88.00 

Temperature C 0.00 102.83 25.00 25.02 25.01 159.78 50.00 197.52 
Pressure atm 1.00 3.00 1.00 3.00 5.93 5.93 1.00 3.96 

Vapor Fraction  1.00 1.00 0.00 0.00 0.00 0.82 1.00 1.00 
Liquid Fraction  0.00 0.00 1.00 1.00 1.00 0.18 0.00 0.00 
Mass Enthalpy J/kg -8.98E+06 -8.89E+06 -1.60E+07 -1.60E+07 -1.60E+07 -1.36E+07 -5.93E+06 -5.63E+06 

Mass heat capacity J/kg-K 828.27 928.97 4528.80 4528.56 4528.23 2496.56 1873.10 2266.48 
Mass Density kg/m3 1.97 4.30 993.03 993.01 993.02 3.79 0.75 2.03 
Volume Flow m3/hr 4230.15 1939.64 25.18 25.18 25.18 6597.79 1667.21 613.75 
Average MW  43.89 43.89 18.02 18.02 18.02 18.02 19.74 19.74 

Mass Flow 
CH4 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 870.90 870.90 870.90 
CO2 kg/hr 8325.67 0.00 0.00 0.00 0.00 365.49 365.49 365.49 
H2O kg/hr 15.93 25000.00 25000.00 25000.00 25000.00 6.90 6.90 6.90 
H2S kg/hr 0.13 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
NH3 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kg/hr 1.36 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kg/hr 0.12 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

INERT kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

MDEAH+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

Total Mole  Flow kg/hr 8343.21 25000.00 25000.00 25000.00 25000.00 1243.29 1243.29 1243.29 

 



 
 

Stream Name  Cooled CBG 2 
Compressed CBG 

3 Cooled CBG 3 
Compressed CBG 

4 Cooled CBG 4 
Compressed CBG 

5 Cooled CBG 5 CBG 
Stream Number unit 91.00 92.00 93.00 94.00 95.00 96.00 97.00 98.00 

Temperature C 70.00 182.94 80.00 200.87 100.00 227.48 130.00 133.21 
Pressure atm 9.88 27.65 27.65 80.94 80.94 240.82 240.82 247.73 

Vapor Fraction  1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Liquid Fraction  0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Mass Enthalpy J/kg -5.90E+06 -5.67E+06 -5.89E+06 -5.65E+06 -5.88E+06 -5.62E+06 -5.88E+06 -5.87E+06 

Mass heat capacity J/kg-K 1956.88 2277.74 2054.23 2425.88 2297.58 2685.32 2676.82 2681.22 
Mass Density kg/m3 7.01 14.65 19.38 41.12 55.00 109.88 144.70 146.75 
Volume Flow m3/hr 177.30 84.88 64.15 30.23 22.60 11.32 8.59 8.47 
Average MW  19.74 19.74 19.74 19.74 19.74 19.74 19.74 19.74 

Mass Flow 
CH4 kg/hr 870.90 870.90 870.90 870.90 870.90 870.90 870.90 870.90 
CO2 kg/hr 365.49 365.49 365.49 365.49 365.49 365.49 365.49 365.49 
H2O kg/hr 6.90 6.90 6.90 6.90 6.90 6.90 6.90 6.90 
H2S kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
NH3 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

INERT kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

MDEAH+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kg/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

Total Mole  Flow kg/hr 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 1243.29 

  



 
 

H. ตาราง Stream Table Base Case (Mole Flows) 

Stream Name  Food waste FW Makeup Water Mixed FW FW Pre-Biogas FW Liquid waste FW Pre-Biogas 2 FW Biowaste FW Pre-Biogas 3 
Stream Number unit 1.00 2.00 3.00 4.00 5.00 6.00 7.00 8.00 
Temperature  C 20.00 25.00 11.57 55.00 55.00 55.00 55.00 55.00 
Pressure  atm 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Vapor Fraction  0.00 0.00 0.01 0.05 0.00 1.00 0.00 0.99 
Liquid Fraction  1.00 1.00 0.99 0.95 1.00 0.00 1.00 0.01 
Mass Enthalpy J/kg -3.20E+06 -1.60E+07 -1.37E+07 -1.35E+07 -1.58E+07 -4.02E+06 -2.57E+06 -8.13E+06 
Mass heat capacity J/kg-K 2126.07 4768.88 4223.70 4234.97 4793.20 1907.57 2436.09 1398.08 
Mass Density  kg/m3 1786.99 959.49 68.83 16.90 934.20 3.32 3332.01 1.01 
Volume Flow m3/hr 6.85 57.42 978.23 3985.51 58.15 3927.35 2.76 3777.24 
Average MW  449.15 18.02 21.82 21.31 18.06 85.45 886.82 26.97 
Mole Flow 
CH4 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 66.51 0.00 66.51 0.00 66.51 
CO2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 53.97 0.09 53.88 0.00 53.88 
H2O kmol/hr 0.29 917.41 3058.32 3027.79 3007.06 20.73 0.00 20.73 
H2S kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.27 0.00 0.27 0.00 0.27 
NH3 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.82 0.08 0.74 0.00 0.74 
CO kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
INERT kmol/hr 0.53 0.00 0.53 0.53 0.53 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kmol/hr 10.90 0.00 10.90 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kmol/hr 4.09 0.00 4.09 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kmol/hr 0.55 0.00 0.55 0.27 0.26 0.01 0.01 0.00 
TRIGLY kmol/hr 10.90 0.00 10.90 10.36 0.00 10.36 10.36 0.00 
MDEA kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEAH+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Total Mole  Flow kmol/hr 27.26 917.41 3085.29 3160.52 3008.02 152.49 10.37 142.12 



 
 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
Stream Name  

FW Condensed 
water 

Mixed Condensed 
liquid 

Total FW 
wastewater 

FW Treated 
water FW solid waste 

Recycle FW 
wastewater 

FW Discharged 
water FW Biogas 

Stream Number unit 9.00 10.00 11.00 12.00 13.00 14.00 15.00 16.00 
Temperature  C 5.00 71.23 50.37 50.37 50.37 50.37 50.37 5.00 
Pressure  atm 1.00 3.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Vapor Fraction  0.00 0.00 0.00 0.00 0.96 0.00 0.00 1.00 
Liquid Fraction  1.00 1.00 1.00 1.00 0.04 1.00 1.00 0.00 
Mass Enthalpy J/kg -1.61E+07 -1.56E+07 -1.41E+07 -1.59E+07 -6.51E+06 -1.59E+07 -1.59E+07 -7.63E+06 
Mass heat capacity J/kg-K 4788.07 4180.31 4422.70 4764.35 2347.33 4764.35 4764.35 1256.79 
Mass Density  kg/m3 976.12 550.28 97.22 936.86 1.87 936.86 936.86 1.25 
Volume Flow m3/hr 0.37 10.94 718.97 58.78 7916.23 58.78 58.78 2777.63 
Average MW  18.02 18.08 20.73 18.02 47.15 18.02 18.02 28.43 
Mole Flow 
CH4 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 66.51 
CO2 kmol/hr 0.00 0.67 0.76 0.00 0.76 0.00 0.00 53.88 
H2O kmol/hr 19.94 331.86 3358.85 3056.55 302.30 0.00 3056.55 0.79 
H2S kmol/hr 0.00 0.25 0.26 0.00 0.26 0.00 0.00 0.27 
NH3 kmol/hr 0.00 0.12 0.20 0.00 0.20 0.00 0.00 0.74 
CO kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
INERT kmol/hr 0.00 0.00 0.53 0.00 0.53 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kmol/hr 0.00 0.00 0.27 0.00 0.27 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kmol/hr 0.00 0.00 10.36 0.00 10.36 0.00 0.00 0.00 
MDEA kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEAH+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Total Mole  Flow kmol/hr 19.94 332.90 3371.24 3056.55 314.68 0.00 3056.55 122.18 



 
 

 

Stream Name  Cassava waste CW make up water Mixed CW CW Pre-Biogas CW Liquid waste CW Pre-Biogas 2 CW Biowaste CW Pre-Biogas 3 
Stream Number unit 17.00 18.00 19.00 20.00 21.00 22.00 23.00 24.00 
Temperature  C 25.00 25.00 17.39 37.00 37.00 37.00 37.00 37.00 
Pressure  atm 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Vapor Fraction  0.00 0.00 0.00 0.20 0.00 1.00 1.00 1.00 
Liquid Fraction  1.00 1.00 1.00 0.80 1.00 0.00 0.00 0.00 
Mass Enthalpy J/kg -1.23E+07 -1.60E+07 -1.32E+07 -1.35E+07 -1.57E+07 -7.94E+06 -8.81E+06 -7.87E+06 
Mass heat capacity J/kg-K 3129.10 4768.88 3486.27 3736.37 4730.53 1270.40 1049.08 1292.14 
Mass Density  kg/m3 803.61 959.49 841.27 4.02 954.15 1.16 1.76 1.13 
Volume Flow m3/hr 41.48 11.58 52.83 11075.52 33.24 11042.28 520.24 10494.95 
Average MW  26.27 18.02 23.57 20.65 18.44 29.37 44.52 28.62 
Mole Flow 
CH4 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 205.07 0.00 205.07 0.00 205.07 
CO2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 205.07 0.07 205.00 20.50 184.50 
H2O kmol/hr 1191.58 185.03 1808.34 1736.98 1714.28 22.70 0.00 22.70 
H2S kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.64 0.00 0.63 0.00 0.63 
NH3 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 1.91 0.06 1.85 0.00 1.85 
CO kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
INERT kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kmol/hr 48.31 0.00 48.31 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kmol/hr 28.01 0.00 28.01 5.60 5.60 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kmol/hr 0.91 0.00 0.91 0.27 0.24 0.03 0.03 0.00 
TRIGLY kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEAH+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Total Mole  Flow kmol/hr 1268.81 185.03 1885.56 2155.54 1720.25 435.29 20.53 414.76 

 



 
 

 

 Stream Name  
CW Condensed 

water Total CW wastewater 
CW Treated 

water 
CW Solid 

waste 
Recycle CW 
wastewater 

CW Discharged 
water CW Biogas Total Biogas  

Stream Number unit 25.00 26.00 27.00 28.00 29.00 30.00 31.00 32.00 
Temperature  C 5.00 36.31 36.31 36.31 36.31 36.31 5.00 5.00 
Pressure  atm 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Vapor Fraction  0.00 0.01 0.00 0.12 0.01 0.01 1.00 1.00 
Liquid Fraction  1.00 0.99 1.00 0.88 0.99 0.99 0.00 0.00 
Mass Enthalpy J/kg -1.61E+07 -1.55E+07 -1.60E+07 -1.27E+07 -1.55E+07 -1.55E+07 -7.74E+06 -7.71E+06 
Mass heat capacity J/kg-K 4788.07 4626.35 4764.10 3769.84 4626.35 4626.35 1226.62 1233.61 
Mass Density  kg/m3 976.13 57.06 949.61 8.25 57.06 57.06 1.28 1.28 
Volume Flow m3/hr 0.37 578.23 29.94 552.65 578.23 578.23 8970.26 11747.89 
Average MW  18.02 18.74 18.02 24.96 18.74 18.74 29.16 28.99 
Mole Flow 
CH4 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 205.07 271.58 
CO2 kmol/hr 0.00 20.57 0.00 20.57 0.00 0.00 184.50 238.38 
H2O kmol/hr 20.14 1734.42 1578.32 156.10 0.00 1578.32 2.57 3.36 
H2S kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.63 0.90 
NH3 kmol/hr 0.00 0.06 0.00 0.06 0.00 0.00 1.85 2.58 
CO kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
INERT kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kmol/hr 0.00 5.60 0.00 5.60 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kmol/hr 0.00 0.27 0.00 0.27 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEAH+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Total Mole  Flow kmol/hr 20.14 1760.92 1578.32 182.60 0.00 1578.32 394.62 516.80 



 
 

Stream Name  Compressed Biogas Make up MDEA Pressurized MDEA 
Preheated 

MDEA Treated gas 
Treated gas to 

fuel gas 
Treated gas to 

CBG Liquid waste 
Stream Number unit 33.00 34.00 35.00 36.00 37.00 38.00 39.00 40.00 
Temperature  C 70.48 25.00 25.05 43.00 43.80 43.80 43.80 0.00 
Pressure  atm 2.00 1.00 3.00 3.00 1.97 1.97 1.97 1.00 
Vapor Fraction  1.00 0.00 0.00 0.00 1.00 1.00 1.00 0.00 
Liquid Fraction  0.00 1.00 1.00 1.00 0.00 0.00 0.00 1.00 
Mass Enthalpy J/kg -7.63E+06 -1.29E+07 -1.29E+07 -1.28E+07 -6.20E+06 -6.20E+06 -6.20E+06 -1.60E+07 
Mass heat capacity J/kg-K 1328.44 3911.35 3736.16 3753.14 1871.97 1871.97 1871.97 4216.37 
Mass Density  kg/m3 2.06 1020.26 1020.32 1012.60 1.50 1.50 1.50 999.68 
Volume Flow m3/hr 7258.43 176.23 176.22 177.56 4294.01 3435.20 858.80 0.04 
Average MW  28.99 22.87 22.87 22.87 19.68 19.68 19.68 18.02 
Mole Flow 
CH4 kmol/hr 271.58 0.00 0.00 0.00 271.43 217.14 54.29 0.00 
CO2 kmol/hr 238.38 0.00 0.00 0.00 41.53 33.22 8.31 0.00 
H2O kmol/hr 3.36 7484.83 7484.82 7484.65 14.23 11.39 2.85 2.46 
H2S kmol/hr 0.90 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
NH3 kmol/hr 2.58 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
INERT kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kmol/hr 0.00 376.79 376.77 376.61 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEAH+ kmol/hr 0.00 0.42 0.43 0.60 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kmol/hr 0.00 0.42 0.43 0.60 0.00 0.00 0.00 0.00 
Total Mole  Flow kmol/hr 516.80 7862.46 7862.46 7862.46 327.19 261.75 65.44 2.46 

 



 
 

Stream Name  Pre-CBG Rich MDEA 
Pressurized Rich 

MDEA 
Preheated Rich 

MDEA Acid gas Lean MDEA 1 Lean MDEA 2 Total Lean MDEA 
Stream Number unit 41.00 42.00 43.00 44.00 45.00 46.00 47.00 48.00 
Temperature  C 0.00 58.28 57.96 90.00 5.00 5.00 135.04 134.88 
Pressure  atm 1.00 1.98 3.00 3.00 2.96 2.96 2.97 2.96 
Vapor Fraction  1.00 0.00 0.00 0.01 1.00 0.00 0.00 0.00 
Liquid Fraction  0.00 1.00 1.00 0.99 0.00 1.00 1.00 1.00 
Mass Enthalpy J/kg -6.02E+06 -1.26E+07 -1.26E+07 -1.25E+07 -8.96E+06 -1.58E+07 -1.25E+07 -1.25E+07 
Mass heat capacity J/kg-K 1779.54 5305.00 15553.48 16564.46 845.00 4258.19 8079.63 3905.87 
Mass Density  kg/m3 0.88 1045.88 1046.18 319.85 5.80 997.59 948.50 855.88 
Volume Flow m3/hr 1407.32 180.08 180.03 588.85 1459.31 0.08 189.56 210.17 
Average MW  19.74 23.97 23.97 23.87 43.88 18.12 22.90 22.90 
Mole Flow 
CH4 kmol/hr 54.29 0.15 0.15 0.15 0.15 0.00 0.00 0.00 
CO2 kmol/hr 8.30 1.38 1.36 35.77 191.84 0.01 0.00 0.01 
H2O kmol/hr 0.38 7278.91 7278.88 7313.29 0.57 4.24 7464.41 7468.65 
H2S kmol/hr 0.00 0.20 0.20 0.28 0.28 0.00 0.02 0.02 
NH3 kmol/hr 0.00 2.58 2.58 2.58 0.14 0.04 2.40 2.44 
CO kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
INERT kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kmol/hr 0.00 159.69 158.74 205.84 0.00 0.00 371.16 371.16 
MDEAH+ kmol/hr 0.00 217.52 218.47 171.37 0.00 0.00 6.05 6.05 
H3O+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kmol/hr 0.00 174.13 173.24 151.43 0.00 0.00 4.72 4.72 
CO3-2 kmol/hr 0.00 21.34 22.26 9.65 0.00 0.00 0.28 0.28 
HS- kmol/hr 0.00 0.70 0.71 0.62 0.00 0.00 0.60 0.60 
H+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.01 0.00 0.00 0.16 0.16 
Total Mole  Flow kmol/hr 62.97 7856.60 7856.58 7890.99 192.98 4.30 7849.80 7854.10 

 



 
 

Stream Name  Recycle MDEA 
Preheated Acid 

gas Scrub water Pressurized water Treated Acid gas Pre-CO2 1 
Compressed CO2 

1 Acid liquid waste 
Stream Number unit 49.00 50.00 51.00 52.00 53.00 54.00 55.00 56.00 
Temperature  C 25.00 90.00 25.00 25.09 25.35 10.00 110.06 10.00 
Pressure  atm 3.00 3.00 1.00 3.00 2.96 3.00 8.51 3.00 
Vapor Fraction  0.00 1.00 0.00 0.00 1.00 1.00 1.00 0.00 
Liquid Fraction  1.00 0.00 1.00 1.00 0.00 0.00 0.00 1.00 
Mass Enthalpy J/kg -1.29E+07 -8.89E+06 -1.59E+07 -1.59E+07 -8.97E+06 -8.97E+06 -8.88E+06 -1.59E+07 
Mass heat capacity J/kg-K 3390.16 917.64 4179.20 4179.17 865.39 849.26 952.20 4189.25 
Mass Density  kg/m3 1021.26 4.46 997.17 997.24 5.37 5.77 12.08 998.89 
Volume Flow m3/hr 176.13 1900.64 25.07 25.07 1564.19 1449.98 692.66 0.02 
Average MW  22.90 43.88 18.02 18.02 43.70 43.88 43.88 18.08 
Mole Flow 
CH4 kmol/hr 0.00 0.15 0.00 0.00 0.15 0.15 0.15 0.00 
CO2 kmol/hr 0.00 191.84 0.00 0.00 189.77 189.76 189.76 0.00 
H2O kmol/hr 7468.78 0.57 1387.71 1387.71 2.12 0.79 0.79 1.33 
H2S kmol/hr 0.01 0.28 0.00 0.00 0.01 0.01 0.01 0.00 
NH3 kmol/hr 2.44 0.14 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
INERT kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kmol/hr 368.86 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEAH+ kmol/hr 8.35 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kmol/hr 2.31 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kmol/hr 2.70 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kmol/hr 0.61 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kmol/hr 0.02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Total Mole  Flow kmol/hr 7854.09 192.98 1387.71 1387.71 192.04 190.71 190.71 1.33 

 



 
 

Stream Name  Rich scrub water 
Pressurized scrub 

water 
Preheated scrub 

water Off gas Condensed liquid  Lean water Total lean water 
Pressurized lean 

water 
Stream Number unit 57.00 58.00 59.00 60.00 61.00 62.00 63.00 64.00 
Temperature  C 29.55 29.68 90.00 5.00 5.00 151.99 114.82 117.46 
Pressure  atm 2.97 6.00 6.00 4.93 4.93 4.94 1.00 3.00 
Vapor Fraction  0.00 0.00 0.00 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Liquid Fraction  1.00 1.00 1.00 0.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Mass Enthalpy J/kg -1.58E+07 -1.58E+07 -1.56E+07 -8.95E+06 -1.58E+07 -1.53E+07 -1.55E+07 -1.55E+07 
Mass heat capacity J/kg-K 4226.61 4177.10 4205.67 857.03 4196.16 4322.52 4239.23 4243.88 
Mass Density  kg/m3 993.65 993.71 854.64 9.81 997.95 914.88 946.94 944.91 
Volume Flow m3/hr 25.24 25.23 29.34 6.33 2.50 24.61 30.12 30.18 
Average MW  18.06 18.06 18.06 43.92 18.17 18.02 18.02 18.02 
Mole Flow 
CH4 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO2 kmol/hr 2.07 2.07 2.07 1.41 0.67 0.00 0.00 0.00 
H2O kmol/hr 1386.16 1386.15 1386.15 0.00 136.41 1249.75 1583.13 1583.13 
H2S kmol/hr 0.26 0.26 0.26 0.01 0.25 0.00 0.00 0.00 
NH3 kmol/hr 0.14 0.14 0.14 0.00 0.12 0.02 0.02 0.02 
CO kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
INERT kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEAH+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Total Mole  Flow kmol/hr 1388.64 1388.64 1388.64 1.41 137.45 1249.78 1583.16 1583.16 

 



 
 

Stream Name  
Scrub water 

waste Recycle water 
Cooled Recycle 

water Pre-Fuel gas 
Preheated fuel 

gas Fuel gas 
Treated gas to 

CHP Oxygen 
Stream Number unit 65.00 66.00 67.00 68.00 69.00 70.00 71.00 72.00 
Temperature  C 117.46 117.46 25.00 43.78 100.00 73.86 43.78 25.00 
Pressure  atm 3.00 3.00 3.00 1.97 2.00 1.25 1.97 1.00 
Vapor Fraction  0.00 0.00 0.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Liquid Fraction  1.00 1.00 1.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Mass Enthalpy J/kg -1.55E+07 -1.55E+07 -1.59E+07 -6.20E+06 -6.09E+06 -6.14E+06 -6.20E+06 -2.98E+02 
Mass heat capacity J/kg-K 4243.87 4243.87 4179.27 1866.22 1993.47 1927.74 1866.22 918.89 
Mass Density  kg/m3 944.91 944.91 997.25 1.50 1.29 0.86 1.50 1.31 
Volume Flow m3/hr 3.73 26.46 25.07 858.81 999.82 1491.99 2576.43 7962.29 
Average MW  18.02 18.02 18.02 19.68 19.68 19.68 19.68 32.00 
Mole Flow 
CH4 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 54.29 54.29 54.29 162.86 0.00 
CO2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 8.31 8.31 8.31 24.92 0.00 
H2O kmol/hr 195.45 1387.68 1387.68 2.85 2.85 2.85 8.54 0.00 
H2S kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
NH3 kmol/hr 0.00 0.02 0.02 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 325.76 
N2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
INERT kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEAH+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Total Mole  Flow kmol/hr 195.45 1387.70 1387.70 65.44 65.44 65.44 196.32 325.76 

 



 
 

Stream Name  
Compressed 

oxygen Mixed Fuel Pressurized fuel Flue gas Flue gas 2 Flue gas 3 Cooled flue gas 
Condensed flue 

gas 
Stream Number unit 73.00 74.00 75.00 76.00 77.00 78.00 79.00 80.00 
Temperature  C 113.97 83.46 236.69 3000.00 2696.96 2389.73 169.77 0.00 
Pressure  atm 2.00 1.97 5.92 6.00 1.98 0.65 0.65 1.00 
Vapor Fraction  1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 0.00 
Liquid Fraction  0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 1.00 
Mass Enthalpy J/kg 8.20E+04 -1.65E+06 -1.45E+06 -5.03E+06 -5.75E+06 -6.46E+06 -1.06E+07 -1.61E+07 
Mass heat capacity J/kg-K 938.22 1205.74 1351.41 2403.83 2335.77 2260.68 1376.30 4545.31 
Mass Density  kg/m3 2.02 1.85 3.88 0.61 0.22 0.08 0.49 1016.80 
Volume Flow m3/hr 5171.57 7749.02 3698.07 23444.06 64446.94 175073.59 29050.91 5.91 
Average MW  32.00 27.41 27.41 27.41 27.41 27.41 27.41 18.02 
Mole Flow 
CH4 kmol/hr 0.00 162.86 162.86 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO2 kmol/hr 0.00 26.32 26.32 189.18 189.18 189.18 189.18 0.00 
H2O kmol/hr 0.00 8.54 8.54 334.26 334.26 334.26 334.26 333.38 
H2S kmol/hr 0.00 0.01 0.01 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
NH3 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kmol/hr 325.76 325.76 325.76 0.04 0.04 0.04 0.04 0.00 
N2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
INERT kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEAH+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Total Mole  Flow kmol/hr 325.76 523.49 523.49 523.49 523.49 523.49 523.49 333.38 

 



 
 

Stream Name  Pre-CO2 2 
Compressed CO2 

2 Utility water 
Pressurized utility 

water 
Pressurized utility 

water 2 Utility steam Preheated CBG 
Compressed CBG 

1 
Stream Number unit 81.00 82.00 83.00 84.00 85.00 86.00 87.00 88.00 
Temperature  C 0.00 102.83 25.00 25.02 25.01 159.78 50.00 197.52 
Pressure  atm 1.00 3.00 1.00 3.00 5.93 5.93 1.00 3.96 
Vapor Fraction  1.00 1.00 0.00 0.00 0.00 0.82 1.00 1.00 
Liquid Fraction  0.00 0.00 1.00 1.00 1.00 0.18 0.00 0.00 
Mass Enthalpy J/kg -8.98E+06 -8.89E+06 -1.60E+07 -1.60E+07 -1.60E+07 -1.36E+07 -5.93E+06 -5.63E+06 
Mass heat capacity J/kg-K 828.27 928.97 4528.80 4528.56 4528.23 2496.56 1873.10 2266.48 
Mass Density  kg/m3 1.97 4.30 993.03 993.01 993.02 3.79 0.75 2.03 
Volume Flow m3/hr 4230.15 1939.64 25.18 25.18 25.18 6597.79 1667.21 613.75 
Average MW  43.89 43.89 18.02 18.02 18.02 18.02 19.74 19.74 
Mole Flow 
CH4 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 54.29 54.29 
CO2 kmol/hr 189.18 189.18 0.00 0.00 0.00 0.00 8.30 8.30 
H2O kmol/hr 0.88 0.88 1387.71 1387.71 1387.71 1387.71 0.38 0.38 
H2S kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
NH3 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kmol/hr 0.04 0.04 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
INERT kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEAH+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Total Mole  Flow kmol/hr 190.11 190.11 1387.71 1387.71 1387.71 1387.71 62.97 62.97 

 



 
 

Stream Name  Cooled CBG 2 
Compressed CBG 

3 Cooled CBG 3 
Compressed CBG 

4 Cooled CBG 4 
Compressed CBG 

5 Cooled CBG 5 CBG 
Stream Number unit 91.00 92.00 93.00 94.00 95.00 96.00 97.00 98.00 
Temperature  C 70.00 182.94 80.00 200.87 100.00 227.48 130.00 133.21 
Pressure  atm 9.88 27.65 27.65 80.94 80.94 240.82 240.82 247.73 
Vapor Fraction  1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 1.00 
Liquid Fraction  0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Mass Enthalpy J/kg -5.90E+06 -5.67E+06 -5.89E+06 -5.65E+06 -5.88E+06 -5.62E+06 -5.88E+06 -5.87E+06 
Mass heat capacity J/kg-K 1956.88 2277.74 2054.23 2425.88 2297.58 2685.32 2676.82 2681.22 
Mass Density  kg/m3 7.01 14.65 19.38 41.12 55.00 109.88 144.70 146.75 
Volume Flow m3/hr 177.30 84.88 64.15 30.23 22.60 11.32 8.59 8.47 
Average MW  19.74 19.74 19.74 19.74 19.74 19.74 19.74 19.74 
Mole Flow 
CH4 kmol/hr 54.29 54.29 54.29 54.29 54.29 54.29 54.29 54.29 
CO2 kmol/hr 8.30 8.30 8.30 8.30 8.30 8.30 8.30 8.30 
H2O kmol/hr 0.38 0.38 0.38 0.38 0.38 0.38 0.38 0.38 
H2S kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
NH3 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
O2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
N2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
SO2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
INERT kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CELLULOS kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HEMECELL kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
PROTEIN kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
TRIGLY kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEA kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
MDEAH+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H3O+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HCO3- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
CO3-2 kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
HS- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
H+ kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
OH- kmol/hr 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 
Total Mole  Flow kmol/hr 62.97 62.97 62.97 62.97 62.97 62.97 62.97 62.97 

 


