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 ���@��(���� ���!���"#�$���3��#��%�&������42���������������.�(�A4��
�"#
������(�5�&B���'"�
�����&����A ����42��.�%!"
 '(�A�"������� ���!���"#�$��#���)��	
�(���
�����*!�)+���2���(����/���%���������
������� ���!���"#�$�)(�&6��)6% "(��(2����'�()�#24�!"
���
��������������� ���!���"#�$���&%'���(����"!��(��#���3� ����)!"
������'�����#!C�/
�2���(����/�$4���&����A�"�
����"
��'(�A�"����!"
����������3�'(�A�"���#��#��+�A6� �")�%���#��
���������������'����  6
'�()!"
������+%�+��#��������*�&��/����<�����)���&�����CD�+	(���
�2���(�"�������'(� (Berrios et al., 2007) ����������(���
������.
�#+'���.���&��")��#)��
��6�
�
������#��	
&%'���(����"!��(���3�'(�A�"�� (Chongkhong et al., 2007) ������������'��������42�
"
')������� Aspen plus  �������������'������'%�&B�'��#��.���&����������<�����)���&��
���CD�+	(�+�� �	
��)��'�����������<�����)� 80 ���# �#���,.B6�� 100 ��*��$��$#)& �(���&%'��	����
������������%�&%'���(����"!��(� 6:1 �")�#�
��������� ����%�.�%')������(�!���"#�$� 14.9 
��� �")�
����.�(������� ���+��'(�A�"��$4��+�"��3� 91% ����
�����(2�.�" 
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ABSTRACT 

 
  Biodiesel has become more attractive recently because of its environmental 

benefit and the fact that it is made from renewable resources. Palm oil is one of the most interesting 
feedstock for biodiesel in Thailand but the cost to produce biodiesel is not economically competitive 
with fossil fuel. To reduce production cost, palm fatty acid distillate (PFAD), a cheap by product of 
palm oil refining, is a very interesting feedstock. In this work, two kinetic models were from 
modification of previous kinetic equation of Esterification reaction from sunflower oil (Berrios et al., 
2007). The kinetic constants of each model were adjusted to be fitting with reference data (using 
PFAD) (Chongkhong et al., 2007) to get a preferable model. The preferable model was used to 
simulate the optimum condition of biodiesel production by Aspen plus. The result showed that the 
optimum condition was reaction temperature 100oC, molar ratio of methanol to PFAD 6:1 and 
reaction time 80 minutes. In addition, the production cost of  biodiesel production at the optimum 
condition is 14.9 Baht/kg and main cost of biodiesel production is raw material cost (91% of total 
cost). 
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����������	�
��������������������������������������� ��!�� ��#
�����
$��!��������%�������&'�(�)� &����������%��)��!���*�+������	,-	���� � !*��.!�/$��!
��������%��)��!���*�+ 17,643 ���.��/�7 (���!�/ 48 ���.��/���) $.����� 44.61% (����.!�/
=.�>�/?@�A����*�!	*
�%�>��������	, (,'��@�����/@B�&��&��	,������, 2551) �� ��-��E
��!����%��)��!���*�+!*(���&*�$#� ����B� �������	*
�%�B���!�-� �*�	�)�����%��)��!���*�+���
�A����*�!�������&��������
�	*
	�������.�>��������������#
��!����$��!-! &!�������
�!����*��$��@����������.��,�@ �������.!�/$��@���-����-+�@�������=�-�!��)��!��
�%#)���.��'�� �����!�!���� ���.!�/$��@���	*
	���!�� ���FG��>�����%�)��.���.������A����*�!
(IPCC, 2001) ���������*)���!*���&���&������=.�-����*�+(�)���#
��%�	�B	��)��!���*�+ 

������&���&������!*���=.�B��%�-����*�+����������	�����!*$��!�������
�������)�������=.�-����*�+!��(�)�����.L*���=.�-����*�+	*
����	*
�.�!!����(/��*)$#� 
�.L*���	���M.�.�.��	���&@��&����.NA�$%�� (Transesterification) ���� ���)��!��B��!	�������%�
�+��*�!-Z����-+�@��#�����&�+*�!-Z����-+�@ ��������� ��M.�.�.�� B� !*(��������(��
����������*)$#� �)��!��	*
�����!�����������.������������!*$ �$��!������������� � 2 !..���!
����&�+*�!-Z����-+�@/���! (Cvengros and Povazanec, 1996) ��#�!*��.!�/���-(!���.&�� 
(Free fatty acid) ������ � 1% ����)������ ��#
��������!*���-(!��!���� �	*
������-����	�����
���������=.���.��M.�.�.�� &����.NA�$%�� (Saponification) �����M.�.�.��(����$*��-��=.�>�/?@
����&�' ����' ����!	.��&����@ 	����������%��)��������!����������&�' ��� �*����B��           
�*�+����������!	.��&����@	��-�����(�)� ��#
�����&��	�)�&����!���������M>�$��*����� 
�����)�����%��)��!��	*
!*���-(!���.&��&'� �����������!*�������������-(!���.&���&*�� ��
����=������	�����=.�&'�(�)� �� ��-��E��!����%��)��!��	*
!*���-(!���.&���
����� ���$�(��
�)��!������>	�*)$ ��(���&'� +�
�	��������	�������=.�&'��% ���� ��#
��������	������������.�����
���	��& �����  (70-95%) (�����	�����=.�	�)��!� (Leung and Guo, 2006) �����������=.�  
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-����*�+���$�!*���	��&'��!#
��	*������)��!���*�+ ���B!�� ������*�&' ����������$��)��!���*�+��
!*B�����!&'�(�)� +�
������������=	*
�*	*
	�����='��%����������!�&����%�-����*�+���!��(�)� 
B� ������.�	*
���!��%������=.�-����*�+�E���!*��$�&'���!-����� �����)��������h�����=.�     
-����*�+���!*,���>�� &�!���B( �(������)��!���*�+-�����$������	������������.� 

������.�	*
!*��$��'����-��B�  & ����
����-(!�� �)��!���.�	*
���-! = �������
�
��.&�	L.iB��)��!���%�B�� & ����� ��!*��.!�/���-(!���.&��&'� ������������.�	*
!*���-(!��
�.&��&'�!�	���M.�.�.��	���&@��&����.NA%��+�
�!���%������ ��M.�.�.��	*
������&��& �=�&*��� ��!��
��#
��������-(!���.&����	���M.�.�.��&����.NA�$%��	�������.�&�' (�)�	��������B���*�+�-      
�����	��-����� ���	���M.�.�.����&����.NA�$%����&�!���% ��B��������*)-����#
������������
��*
�����-(!���.&��-�������&����@��#�-����*�+ +�
���������% ������-(!���.&��� ��
���-�	���M.�.�.��	���&@��&����@ ���-��==.�����-����*�+�*����� 

�����)�������.�	*
�#���%�������.����*)$#�& ����
����-(!�� (Palm fatty acid 
distillate, PFAD) +�
�����=���-����������������
���.&�	L.i�)��!����@! ���-��	�����
���B�����������=.�-����*�+B��� ���#
������%����B��!&����E��'� Aspen plus % ����
������B�� B�	���������!.����	��(���� �����=.�	*
&��$������������� ��#
���-�����
(��!'-��%���������&.���������	�����&����������=.�-����*�+� �-�  

 

1.2 ����������	� 
 

1.2.1 �������� 
������.�	*
!*,���>�������=.�-����*�+������	,-	� -��B�  �)��!����@! 

�)��!��!������ �)��!����
���#�� �)��!����
�.&� �)��!����� � �)��!���� �)��!���!E�	������� �)��!��
&�' ��� B��)��!���#%�%�B�� ���������.�	*
�%�!*=� �$�/&!���.(���)��!��-����*�+	*
-�� �����)�
������.����������	,	*
�%������=.�-����*�+ $#� �)��!����@! ��#
�������@!�����#%	*
!*
,���>�������B( �(��&'��� ��#%	*
����)��!��%�.��#
� 	�)��������=.�B������� $#� �)��!����@!
!*���	�����=.�B���$��
���� ��)��!���#%%�.��#
�n �������*)��@!���&�!������-��%������%�@
-���� ��������	�)���&.�$������>$B���.�>$ B�!*��@!&��*��.�+�
�����=���-��������
��
���.&�	L.i�)��!����@! +�
�&�!������!�=.��)��!��-����*�+-���*�  
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1.2.1.1 �������	���������������� �	!�� (Hai and TEOH, 2002) 
�����������
���.&�	L.i�)��!����@!!* 2 �.L* $#� �.L*	�����>�� B��.L*	���$!* 

+�
�!*(�)�������B&����>��������	*
 1.1 

 
"	#$�������� 1.1 �����������
���.&�	L.i�)��!����@! 
                      	*
!�: Hai B� TEOH (2002) 
 
 Degumming !*��������&�$@���$#���#
�B�� Phospholipids B�&��������
���*���������)��!���.� ��������%���#
��#��= �� (Membrane) =���-��(�� Degumming $#�

Crude palm oil (CPO) 

Physical refining 

Degumming  

Chemical refining 

Neutralization  
Soap 
stock 

Bleaching  Bleaching  

Deodorisation  Deodorisation  

Palm fatty acid 
distillates (PFAD) 

Refined bleachied deodorized 
(RBD) palm oil  

Neutralized bleached 
deodorised (NBD) palm oil  

Fractionation   Fractionation   

RBD stearin   RBD olein   NBD stearin   NBD olein   
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&�!����&*B����-(!���.&�����)��!���.�-���� ��!*���&��$�� (de Moura et al., 2005) ��#����
�%�������*
��B�� ��#��%�������! (Canakci and Gerpen, 2001) 

Neutralization ����������������-(!���.&���������)��!���.� ����%�&�����
��& �% ��+��*�!-Z����-+�@ ��.!�-���#
�	���M.�.�.��������-(!���.&��-��=.�>�/?@&�'   

Bleaching �������N��&* �������!E�&*B�-����(��������)��!�� B����% ��
B�����&�' 	*
��#�������	�� Neutralization ������� 

Deodorisation ��������������.
� B��&%��.	*
-! ������&�$@ ��#
�����&��	*
���
�.
�������&��	*
�����-��� ���� ��)��!�����&�!���������-�����������������
�	*
��/�>'!.&'� 
$��!����
�� 

���	�
�-��������
���.&�	L.i�)��!����@! !�����.�!�%��.L*���	�����>�� 
��#
�����(��-�����*�� $#� ���	�����=.�� ��� ���
��������%�&���$!*������ �����������$!* 
B����-����.!�/�)��!��	*
!���� � +�
�==.�	*
��
���.&�	L.i-����!*��.!�/���-(!��� �����-�
����)��!����@!�.� ���B&���������	*
 1.1 

 
�	�	���� 1.1 ��$@���������-(!���.&�� (%) (���)��!����@!�.� ��@!����.� B� ��@!-  

&��*��.�  
 

�����& ������)������ (%) 
���-(!���.&�� 

�)��!����@!�.� ��@!����.� ��@!&��*��.� 
Lauric (12:0) 0.2 0.7 0.2 
Myristic (14:0) 1.0 1.2 1.3 
Palmitic (16:0) 43.7 39.8 60.5 
Palmitoleic (16:1) 0.3 0.2 0.1 
Stearic (18:0) 4.4 4.4 5.0 
Oleic (18:1) 39.9 41.3 26.3 
Linoleic (18:2) 10.3 11.9 6.2 
Linolenic (18:3) 0.2 0.4 0.2 

	*
!�:  Ijtikhar (1984) 
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Che B�$/� (1999) -��	������.�$����@����.!�/���-(!���.&�����)��!��
��@!�.� (Crude palm oil, CPO) B� Refined-bleached-deodorized (RBD) palm olein �����.L* 
Fourier transform infrared (FTIR) ��� � !*��.!�/���-(!���.&����' ��% �� 3.0-6.5% B� 0.07-
0.6%����)������ ��!����� �)��!��B� �%�.���!*��.!�/���-(!���.&��B��� ��������B&����
�����	*
 1.2  

 
�	�	���� 1.2 B&����.!�/���-(!���.&��B���.!�/$��!%#)����)��!������>	� ��n  
 

����>	 ��.!�/���-(!���.&�� ��.!�/$��!%#)� 
Crude palm oil 5.0% max 0.25% max 
RBD palm oil 0.1% max 0.1% max 
RBD palm olein 0.1% max 0.1% max 
RBD palm stearin 0.2% max 0.15% max 

Palm fatty acid distillated 
(PFAD) 

70.0% min 1.0% max 

	*
!� : http://www.klk.com.my/busi_plantation_p.htm 
 

���/��$@ (2549) � ��� � PFAD +�
�����=���-����������
���.&�	L.i�)��!��
��@!�.���)�!*��.!�/ 5% (���)��!���.� !*��~/�$#�!*&*�)����� ��B�����(��B(E�	*

��/�>'!.���� ��!���.���'��%����-�=.�&�'  �%������&�����!�����&���@B�����������.������
&����.��!.��* ���(��!'�7 �.,. 2541 ������&����)��!����@!�.��������������*
 &���~��@L��* 
&�' B� ���� !*��������=.� 841,657 ���/�7 +�
��!�������!*PFAD����=���-����������
�
��.&�	L.i�)��!����@!&'�������!�/ 42,083 ���/�7 (115,296 �.����!/���)  
 

1.2.1.2 �	%	� �	!��$	�&! 
��$��)��!����@!�.���*
�(���7 $.,.2006 	*
�����������*
!*��$� 15.81 ��	/

�.����! B�	*
����	,!���+*�!*��$� 16.02 ��	/�.����! (&�����������$��>���������������*
 
2549)  &��������$��)��!����@!����>	� ��n 	*
����	,!���+*�& �������7 $.,.2006 B� $.,.
2007 !*��$���*
����B&���������	*
 1.3 
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�	�	���� 1.3  B&����$�& ������*
� RBD PO, RBD palm olein, RBD palm stearin B� PFAD 
(������	,!���+*� �7 $.,.2006-2007 

 

��$���*
� 
%�.� 

�7 $.,. 2006 �7 $.,.2007  

(US$/ton ) 433.50 569.67 
RBD PO 

( ��	/�.����!) 15.61 20.51 

(US$/ton ) 441.71 579.00 
RBD palm olein 

( ��	/�.����!) 15.90 20.84 

(US$/ton ) 407.08 528.33 
RBD palm stearin 

( ��	/�.����!) 14.65 19.02 

(US$/ton ) 351.38 413.17 
PFAD 

( ��	/�.����!) 12.65 14.87 

	*
!� : http://econ.mpob.gov.my/upk/daily/ei_dailymain2006.htm 
         http://econ.mpob.gov.my/upk/daily/ei_dailymain.htm 
�!������ : 	*
�����B���*
�� 36 ��	/US$ (��!'���	*
 10 !*��$! 2552 
 
 ��������	*
 1.3 ����E�-��� � ���7 $.,.2007 PFAD !*��$��'��� ��)��!����@!
����.� B��)��!����@!&��*��.� 5.64 5.97 B� 4.15 ��	��!����� ��#����� ��-��� � PFAD !*
��$��'��� ��)��!������>	�#
�n ��� 21.8-28.6% �����)������� PFAD !�����������.������=.�   
-����*�+� ���% ������	��$ �������.������=.��-�� 
 

1.2.1.3 (����)��& 
��& ��(��B���Z�@	*
�%�����������.������=.�-����*�+!*����%�	�)��!	�-

��B���	��� ���B!�����%���	�����% ��������
���=.�>�/?@�A����*�!-�� ��#
�����
&�!���=.���	���-���������������!��==.�	�������~�� B� ��#
������!	���!*��$�
�'��� ���	���!�� �*�	�)����&�!���B�����!��%���! -��� ���� ������-! !*�����+.���	�
��!#����� ��	��� �����)�����%��!	�������������.������=.�-����*�+���	��������	����
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���=.��
���� �����%���	��� B���*���-����*�+	*
�%�������.����� PFAD B��!	����*�%#
�
���
�� � �Fatty acid methyl esters (FAME)� 
 

1.2.1.4 ����+�$,�����-	 
����� ��M.�.�.��	*
�%�=.�-����*�+!*	�)����B���& ����� ��(�����	*
�%������

=.�-����*�+ -��B�  ���+�NA��.� (Sulfuric acid, H2SO4) ���N�&N��.� (Phosphoric acid, 
H3PO4) B� ���-Z���$��.� (Hydrochloric acid, HCl) ������� ���!���%�����/*	*
�)��!���#%
��#�-(!��&���@	*
���!�=.�-����*�+!*��.!�/���-(!���.&��&'� &��������&	*
!*����%�����
����� ��M.�.�.�� -��B�  �+��*�!-Z����-+�@ (Sodium hydroxide, NaOH) �+��*�!�!	��-+�@ 
(Sodium methoxide, NaOCH3) ����&�+*�!-Z����-+�@ (Potassium hydroxide, KOH)  
����&�+*�!�!	��-+�@ (Potassium methoxide, KOCH3) �+��*�!��-!�@ (Sodium amide, NaNH2) 
B� ����&�+*�!��-!�@ (Potassium amide, KNH2) ������� +�
��!#
��.���/������ ��M.�.�.��	�)�&��
����>	 ��� ������������=.�(���������)��!��-����*�+	�
���!���%���&�������������� �
�M.�.�.�� ��#
�����&�!����� ��M.�.�.��-����E��� �����%������������� ��M.�.�.�� -����*�+B�    
�*�+���	*
-��&�!���B��������-��� ����#
�����!*$��!���B� �� ��B�&>��(�)�	*
B��� ����� 
����*�+�����$��!���B� �&'��� ��)��!��-����*�+ 
 

1.2.2 ���������./!������� (Gerpen et al., 2004) 
������.�	*
!*��$��'�!��!*��.!�/���-(!���.&��&'� ���	*
-��� ��-��(������� �

��.!�/���-(!���.&����������.���& �=� ��M.�.�.��	���&@��&����.NA�$%�� �����)���������������
!*���������� �����	�����(�������*� ������	���M.�.�.��������-���.�B���������)�� B��	��
������.!�/���-(!���.&������!*��.!�/���-(!���.&���
���� � 1% � �� �����)�������-�
(����)�� &�������.L*�����������.!�/���-(!���.&����)�!*��' �����������.L* -��B�  

(1) �.L*����%����-+!@ (Enzymatic method) !*(���*$#���.!�/(���)����-! & �=
���	�� ��������-(!���.&�� B� �������������-! �.�!�%��.L*�*)��#
�����!*$ ��%�� ��$ ��(���&'� 

(2) �.L*�*�+���-+.& (Glycerolysis) �.L*����*)��!*�����.!�*�+����-���
���B&�����(�� B�����$��!����	*
��/�>'!.&'� (200 ��,��+�+*�&) ���	�
�-�!���%������ ��M.�.�.��
$#� +.�$@$�-��@ (Zinc chloride, ZnCl) ����*�+�����	���M.�.�.��������-(!���.&�� ��.�����
�!��B�-��*�+�-��@ �M.�.�.��	*
��.�(�)��������&!��� 	*
 1.1 
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R C
O

OH + H2OHC O C
O

R

H2C OH

H2C OH

+HC OH

H
2
C OH

H2C OH  
 
 

 
���B!�� ���!*�)����.�(�)�����M.�.�.�� B� ��#
�������.��M.�.�.��	*
��/�>'!.&'������)��)��	*
��.�(�)���
������������-�������(��=&! 

(3) �%������������� ��M.�.�.�� �.L*�*)��!*�����.!����-���#
��� ��M.�.�.����&���-
�.NA�$%������ �����-(!���.&�����B���Z�@-��=.�>�/?@������&����@���&!���	*
  1.2  
�M.�.�.����.�(�)�$ ��(�����E� ����%���/�>'!.�����	���M.�.�.������ 60  ��,��+�+*�& ��	�����
��.��M.�.�.���� ��&!�'�/@>�������-! ��.� 1 %�
��!� B� ������$��!����!��(�)�����/�>'!.��.
!
���� 130 ��,��+�+*�& ���%���������	���M.�.�.����*�� 30 � 45 ��	*�	 ���)�  

 
 

 
 

 
�.L*����*)!*(���*$#�-��==.�����-����*�+������ 

(4) �.L*���	���M.�.�.�������� 2 (�)���� ��������%������ ��M.�.�.��	*
���������#
��� �
�M.�.�.����&����.NA�$%�������)���!��������%������ ��M.�.�.��	*
������& $#�����������%������ �
�M.�.�.��	*
�����������-(!���.&������#���*�� 0.5% ��#������� � ��	�������.!����� �
�M.�.�.��	*
������&��#
��� ��M.�.�.������ ��-���*�+�-��@���B���Z�@��.�=.�>�/?@����      
�!	.��&����@ ����������*)!*���&.	L.>��&'� B� �� ��-��E��!�)��	*
��.�(�)������������
� ������.����������������� ���B��-(-�����������.!�!	������!����.��� $#��%������& ���%.�
�!���� ���!	���� ����-(!���.&������ 40:1 ��	�����$��!�(�!(��(���)���� B� �E�����%�
�����������B���!	���$#� ��.
!!��(�)� 

 

(1.1) 

���-(!���.&�� 

�*�+��� �!���*�+�-��@ 

�)�� 

 (1.2) R C
O

OH + H2O+ Acid H3C O C
O

RH
3
C OH

 ���-(!���.&��  �!	���  �!	.��&����@    �)�� 
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������	*
!*=� ��M.�.�.����&����.NA�$%�� (Vieira et al., 2006) -��B�  
- ��.!�/���-(!���.&��  
- %�.�B�$��!�(�!(������� ��M.�.�.��  
- �����& ��(��B���Z�@� ����-(!��  
- ��/�>'!.�����	���M.�.�.��  
- ������������	���M.�.�.��  
- ��.!�/�)��  
  

1.2.3 �������	�0���.�1���2� 
1.2.3.1 $,�����-	��	��&������34%5�� 
�.L*���=.�-����*�+���!*����.L*�������-��B�  ������!�=&!B�����!��%�

������ ���	��-!�$��.!�%�� (Microemulsions) �.L*���B���������$��!���� (Thermal cracking 
��# �  Pyrolysis)  B� �. L*	*
 �. �!�%�!��	*
 &� �$# ����	� ��M. �. �. � �	���&@ ��&����.NA �$%�� 
(Transesterification ��#� Alcoholysis) (Ma and Hanna, 1999) ���&!���	*
 1.3  

 
 

 
 
 
 

 
                                

 
�M.�.�.��	���&@��&����.NA�$%�������M.�.�.������ �� �)��!���#% -(!��&���@ ��#�

�)��!���#%	*
�%�B�����B���Z�@ �% � �!	�����#� ��	��� ���!*����� ��M.�.�.��+�
��������
��#���& ��#
���*
���$��&����(���)��!����� -���*�+�-��@ ��������!����$.��&����@ (Mono 
alkyl ester) -��B�  �!	.��&����@ (Methyl ester) ��#� ��	.��&����@ (Ethyl ester) B� �*�+��� 
(Glycerol) 

HC O C
O

R

H2C O C
O

R

H2C O C
O

R

+ 3  R OH Catalyst 3 R O C
O

R + HC OH

H2C OH

H2C OH

(1.3) 

B���Z�@ 

-���*�+�-��@ 
(�)��!���#%) 

��$.��&����@ 
(-����*�+) 

�*�+��� 
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������)��!����#�-(!��!*��.!�/���-(!���.&�� ����%������ ��M.�.�.��	*
������&
��	�������.��M.�.�.��(����$*�� $#� ��&��	���M.�.�.�� Saponification ��������.�=.�>�/?@$#�&�'  ���
&!���	*
 1.4 

 

                                                                                                                    
                                        

 

 
�M.�.�.���*)��	���������� ��M.�.�.��-! &�!����� ������.��M.�.�.��-���*� &�' 	*


��#���' ��=.�>�/?@���	��������������B���*�+���B������������)�������%�������(�)� 
�������*)�)��	*
��.�(�)�����M.�.�.��������-Z���-+@ (Hydrolyze) -���*�+�-��@����-��*�+�-
-��@ B���.����-(!���.&�� ���&!���	*
 1.5 

 
 
 

 
 
 
 

 
1.2.4 ������	*
!*=� ��M.�.�.��	���&@��&����.NA�$%�� (Gerpen et al., 2004) -��B�  

- ��.!�/���-(!���.&�����)��!�� 
- %�.�B���.!�/(������� ��M.�.�.�� 
- �����& ���%.��!(��B���Z�@� ��)��!��  
- ������������	���M.�.�.��  
- ��/�>'!.�����	���M.�.�.��  
 
1.2.3.2 �	�(-����2���� (Gerpen et al., 2004) 
���B���*�+����%�������(��$��!���B� �	*
B��� �����(����M>�$       

�*�+���B�-����*�+ +�
�!*$��!���B� ����!�/ 1.05 ���!/!. B� 0.88 ���!/!. 

 (1.4) 

(1.5) 

-���*�+�-��@ -��*�+�-��@ 
 ���-(!���.&��  �)�� 

R
1

C
O

OH+ H2OHC O C
O

R2

H2C O

H2C O

+

C
O

R1

C
O

R3

HC O C
O

R2

H2C OH

H2C O C
O

R3

R C
O

OH + NaOH Heat R C
O

O Na + H2O
���-(!���.&�� ��& &�'  �)�� 



 

 

11 
 

��!�����  ���$��!���B� �(����M>�$�*�+���(�)���' �����.!�/�)�� �!	��� B������ �
�M.�.�.��	*
!* ��������B��(�)���' �������������% � ������=&! ���!*������=&!��(/�	��
�M.�.�.��������M.��/@��E���	������*�+��������������' ��-����*�+-��!��	����������%����
�������!�����#
����!���(�)� �����)�$��!*�������� ��%��n ������M.��/@ B� $ � pH 	*
�����(��
���$��!���������	������*�+�����!������-����E�(�)� &�������.L*���	*
�%������B��             
�*�+���!*����*) 

(1) �%�������!�� Decanter �.L*�*)�%���*��B�����!� ��(����% �������.����
B��%�)�(��(�����	�)�&����M>�$ !*(���*���	*
!*$ ��%�� ������������.�������� B� �����%�
�����������������.����!�� Decanter 	*
�*$��!*	��&'�B�B$����$��!*�����& ��(��$��!
&'�� ��&��= �,'��@�����' ��% �� 5 ��� 10 &��������/�>'!.�� Decanter !*=� ����B����#
�����
��/�>'!.��& �=� �$��!&�!�����������(��B���Z�@��	�)�&����M>�$B�$��!��#�
(��(����� �����/�>'!.	*
�%���������!&'���.�-�	�����B���Z�@���������-�+�
���-�������
���-�(����&����@	�������� B� ����%���/�>'!.�
����.�-�	�����$��!��#�(��(������
������
	��������B����.�-��%��� 

(2) ������*
��B�� (Centrifuge) �������&����B�����!� ���	*�!��������!��	*

$��!��E����&'�	�������.����B����M>�$ ���B�������.L*�*)�%��������B�!*���&.	L.>���* B� !*
(���&*�$#�!*$ ��%�� �����������/@&'� B��������������������~�	*
�* 

(3) -Z���-+�$� (Hydrocyclone) ���������/@��! 	*
���!��%�&���������
=.�-����*�+ !*��~/�����	������$�
���%�������$������������*
��B��(�����	*
!*
�)������!�����'����*
��-����=����!�	������ �� & ��(�����	*
!*�)����������� ����!��
���*
����' ������(�)�-�	�������� �� ��-��E��!�.L*����*)�����' ��(�)�	������-! -�����!��%�
�����.������.� (Gerpen et al., 2004)  

 
1.2.3.3 �	�(-�%��!�	��� 
�%������
�B��	*
&>���&������,B��$��B� �-��!	������!���&>���

(�������#
�������!��%���!  &������& ��	*
�������#�����M>�$(����&����@��)����'����
���!�����!����)���� �	*
�%������&����@ (Gerpen et al., 2004) 
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1.2.3.4 �	���	������& 
��������&�$@���(����������&����@$#��������������&�' 	*
��.�(�)����� �����

	���M.�.�.��	���&@��&����.NA�$%�� ���)��	*
�%������!*�����.!����-��E�������#
�	���M.�.�.�����
����� ��M.�.�.��	*
������&	*
��#���' -��=.�>�/?@��#� �)��	*
�%������)���� � �%��.L*� ������)�����
������ �)����������&�'  �!	��� =.�>�/?@��#� B��*�+���	*
��#���' �!�&' �����������
�)��B��%�)�B���!	.��&����@B��$ ��� ���)�����	������ �� ������$��	�����n ��-��-! 	�����
�)����!������-����*�+�����.!�%�� (Emulsion) (Gerpen et al., 2004) 

 
1.2.3.5 �	�(-�� �	��� 
���B���)��������%���������������&������, ��#
����/�>'!.	*
�������%�

��#
�	������)���������-���#
�������������.������&>�����/�>'!.&'����	������!	.��&����@	*
-! 
�.
!�����.���.�!�-�+@ (Polymerise) 	������)��!��!*&*$)��(�)� (Gerpen et al., 2004) �������*)���
B���)�����-���������%���#���������'�+�� +�
�	��&����.���B���h��������	�B	����
�)��!����@!B��#%�)��!�� !���.	����&�(��$�.�	�@-������.L*�*)!��%� ��� � &�!����'�+���)��
������-����*�+�����' ����/?@!������-�� 

 
1.2.5  1$�(��! Aspen plus 

���������B��!$�!�.�����@!�% ����������B�����������=.�&������
�.,����!�$!*��&�!���	�����������B�����������!*$��!����$*�����$��!������.�!��(�)�  
��#
������� Library (�����B��!!*(��!'	���������>�� B� �	��@�!-���!.�&@ (��&��� ��n 
	*
����	*
�'����B��.�!�%������&�����!	�
�-���' B�� &������&��	*
!*$��!�����������!��B�-! 
!*���(��!' ='��%�&�!����& (��!'��#)������% � &'���$��&���� $��!���B� � �����#�� ��#�(��!'
�#
�	*
!*��' �-������B��! ��#
�������B��!	��������!�/(��!'	�����>��B�	���	��@�!-
-���!.�&@��#)�������#
����-��%���������B��-�� ����%����	��-�����='��%�&�!����& �� ��
���������	*
�������B����B�����$ �	*
�������&������������B�������)����B��!��	�����
$����/$ ��#
�	*
 ��#���� ���% ���(�)����(�����$����/	*
�� ����-�-��!�� �*�	�)����% ��
������������������B�� +�
����B��!	*
�.�!�#���%����B��!���
�$#� Aspen plus �� ��
������������	*
!*$��!&��$��� �������B��������=.�-����*�+-��B�  
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1.2.4.1 ���$,���>&  
����M.��/@�����B��! Aspen plus !*����#������������B��������� ����*)  
1) Stoichiometric reactor (RStoic) B��������*)�'��%��!#
�-! 	���(��!'	��

���,�&��@ (Stoichiometric) ��#�	���B� -! &��$�� B�����!*(��!'��*
�������.!�/&��
&�!���L@ �'�����������.��M.�.�.�� ���������������������.��M.�.�.�� (Reaction extent) ��#� $ ����
��*
�� (Conversion) B��������*)&�!����%�-������M.�.�.��	*
��.�(�)��� �������.&��� ���������
�M.��/@	*
� ����B�������!B�&�!���B&��$ �����#��(��=.�>�/?@B�&�!���$����/
$��!�����������.��M.�.�.��-���*����� 

2) Yield reactor (RYield) �%��!#
�-! 	���(��!'��*
�������.!�/&��&�!���L@B�
���,�&��@��#�	���B� -! &��$�� B� �������'����������(��=-�� (Yield distribution) ��#�
	���&�&�!���L@ 

3) Equilibrium reactor (REquil) �%��!#
�!*�M.�.�.������M.�.�.����#�	���M.�.�.���(��
&' &!�� ���&�!���$����/&!���$!*(��&��	*
!*��*����M>�$��*����#� �!#
�&!��	���$!*B�
&!����M>�$��.�(�)�����!n ��� B��������*)	�����$����/&!��������B��&!�����.!�/&��
&�!���L@B�&!���&!����M>�$ 

4) Equilibrium reactor with Gibbs energy minimization (RGibbs) �%��!#
�&!��
	���$!*B�&!����M>�$��.�(�)�����!n ��� �����	�����$����/&!����M>�$&������&�����
(��B(E�B�����(��B(E�-(����� &�!������!��������@�%�������B�����������B� ���
����%�$��!���� (Pyrometallurgical) B���������B���+��!.�B����� 

5) Continuous stirred tank reactor (RCSTR) ����B�����������M.��/@	*
!*���
����� ��� ���#
��+�
�!*$��!B! ���� �%�&���������������	*
��M>�$��)�B� ���
����&�!-�� ����'�
$��$�!����������B�&!���M.�.�.����.�(�)��������M>�$ (�)���' ���� �	���(��!'��*
�����
��.!�/&��&�!���L@B����,�&��@(����M>�$�� RCSTR &�!��������&!���M.�.�.��-�
����!n ����M.�.�.��	*
(�)��������� (Rate-based reaction) &�!���$����/������$��!�����!#
��& 
$ ���/�>'!. B�&�!���$����/��/�>'!.-���!#
��& $ �������$��!���� 

6) Plug flow reactor (RPlug) ����B�����������M.��/@B��	 �-�	*
!*$��!
B! ���� +�
����!*��M>�$ ���
� ��#� &�� ��#� &�!��M>�$�E-������'�$��$�!����M�����B�&!��
�M.�.�.���������M>�$(�)���' ���� �	���(��!'��*
�������.!�/&��&�!���L@B����,�&��@
(����M>�$�� ����������-�-���	.,	����*�������#�-�B��&��	���E-��  
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7) Batch reactor reactor (RBatch) ����B�����������M.��/@B����B���
���	*

!*$��!B! ���� +�
����!*��M>�$ ���
� ��#� &�� ��#� &�!��M>�$�E-������'�$��$�!����M�����
B�&!���M.�.�.���������M>�$(�)���' ���� �	���(��!'��*
�������.!�/&��&�!���L@B�
���,�&��@(����M>�$��  

 
 1.2.4.2 ?������  
�� Aspen plus !*����#������������%�.� ����*) 
1) DSTWU ����	������������B�����$����/&����������
�	*
!*���B&

������*�����B&��*�� !*=.�>�/?@& ����
�&�����B&��������%��$�#
��$��B� �B��& ����#�
B����!  DSTWU &!!�.���$��!�(�!(��(�����B&-��� (Overflow) !*$ �$�	*
B���������
�������-�&�!��	L@ (Relative volatilities) ����$�	*
 B������� DSTWU �*)�%�&�&�!���L@(�� 
&!��� Winn �������������&���	*
����	*
&�� �%�&�&�!���L@(��&!��� Underwood �������
&��& ���*N��+@	*
����	*
&�� B��%�&�&�!���L@(�� Gilliland ��#
��%���������!�/$ ���&��& ��
�*N��+@	*
������� ��#�������&���	*
�����%� �!#
�='��%�����$ ���$ ����
����B��!��	�����$����/
�*�$ ���� 	�)��*)	�)���)�='��%�������������.!�/�������(����$@���������B����� �������*)
DSTWU ���&�!������!�/$ �&���	*
��!��&!&���������B&�����(��B�������	*
�*���@���@ 
B��$�#
��$��B� ��������-���*����� 

2) Distl �%���������������
�B��	*
!*���&��� (Multistage) ���
��$@���������!* ���
����B&�����(��B�!*=.�>�/?@&�����B& Distl B&��	����(�����
$����/����������
� �%�-�����	�)��$�#
��$��B� �B��& ��B�B����! Distl &�!���$����/
��$@������(��=.�>�/?@�������%� Edmister approach +�
���&!!�.��� $��!�(�!(��(�����B&
-��� (Overflow) B����������������-�&�!��	L@ (Relative volatilities) ����$�	*
 

3)  SCFrac �%���#
����������
�B��+��+���	*
!*���
����B&���� !*���B&B�� 
(stripping steam) ����#��-�� B�!*���B&=.�>�/?@-��������B& ����
�	*
!*$��!+��+��� �% � 
����
��)��!���.�B�����
�B��&������, SCFrac ���&�!���	��������!�/������&�����!
	�~�*B� ��.!�/$��!����B�$��!��E�	*
B� �& �������%�-���*����� ����%� SCFrac ��)���' ��
&!!�.���	*
� � ���������������-�&�!��	L@��B� �& �� (Section) !*$ �$�	*
 B�-! $.����-�
(��(��������& �����
�-�����*�& �����
� 

4)  RadFrac ����B�������	*
!*$��!B! ����������*��B���� �������.����
B��=.�>�/?@ B��&-(����� B�����&��� 	��%�.� �� �������.�����*)��!��������
�B��
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���. ����'�+�!B���*���@ (Reboiled absorption) �� ��B�� (Stripping) �����
�B��B��&���
B�  ��+.���	� RadFrac !*$��!&�!�����������&��������&�����&������
����!�B��
��������(��-���� &�����.!��#�&����#
�-�� �%�-���������
�B��!*�M.�.�.�� RadFrac &�!���
������(���B�����!.�$ ���	*
������������� (Tray)  B�/��#� %.)�& �� (Packing) 

5) MultiFrac ����B�������	*
B! ����&����������*��B������	�
�-�(��
�� ��B��	*
�%#
�!� ��(��������� ���!*���������	 ����E-��+�
�B� ���!*���&��� !*����%#
�!� �
���� ����-��������B�� � >����B� ��� !*���B��B���!���B&-�����-! !*����/?@ �%�-��
��������
��A����*�!	�)��� ����
��)��!���.�	*
$��!����������,B�&������, &�!���
������(���B�����!.�$ ���	*
������������� (Tray) B�%.)�& �� (Packing) -�� 

6) PetroFrac ����B�������	*
B! ���� �'����B��!���#
��%�������� ��B�� 
B��&-(�����	*
+��+���	��%�.������&�����!��
��A����*�! &�!���������(���B�
����!.�$ ���	*
������������� (Tray) B�/��#� %.)�& �� (Packing) 

7) Extract ����B�������	*
B! ����&���������������� ��&���(�����-
(����� &�!���!*���B&����-��������B& !*������$��!������#�	��$��!��E� B����B&(��� 
&�!���$����/&�!���&.	L.i���������-�� 
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1.2.6 �	�%�	��>��	������(������+����3���2& 
 �����������&���	*
����	*
&���������%�&!��� Fenske (McCabe et al., 1993) 
B&�����&!��� (1.6) 

 
( ) ( )( )

1
ln

1/(1ln
min −

−−
=

AB

DBBD

α

xxxx
N           (1.6) 

�!#
�         Nmin        $#� ������&���	*
����	*
&�� 
               x

D
 B� x

B
  $#� &��& ���%.��!(����$@����������M>�$(�������& ��(�� 

Overhead B� Bottom ��!����� 
               

AB
α          $#� $ � Relative volatility ��-�����&!��� 1.7 

B

A

AB
P

P

′

′
=α                                                                    (1.7) 

���	*
     
A

P′  $#� $��!���-�(��&�� A  

B
P′  $#� $��!���-�(��&�� B  

  
  
 
 �����������&����������%� McCabe-Thiele diagram (McCabe et al., 1993) 
�����.L*�%.����N ��.
!����������� Operating line +�
�!*��~/������&��	B��!�! B� Equilibrium 
line (-�����(��!'&!��(��&��=&!) ������N �����)�	������� Feed line +�
������&��	*
��
��� Operating line / �.���&��& ���%.��!(��&�������(�� $��!%��(�� Feed line &�!�����-��
���&!��� 1.8 ����*) 

$��!%��(���&�� Feed line = 
q

q

−
−
1

                                     (1.8) 

+�
� q ��-�����&!���	*
 1.9 (&���������B&����	*
����(�������E�) 

      
( )

λ

FbpL
TTC

q
−

+=1                                                  (1.9) 

�!#
�  C
pL
 = $ �$��!�����������(��(����� 

         T
b
  = ��/�>'!. / Bubble point 

         T
F
  = ��/�>'!.(�����B&�����(�� 

         λ   = $ �$��!����(������������-� 
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 �!#
�-�� Feed line ��	�����&�!����� &��& ���*N��+@	*
����	*
&��-�� ���&!���	*
 
1.9 (!*&!!�.���� ������& ������ ��(�����B�B��&����$ �$�	*
) 

xy

yx
R

D

Dm
′−′

′−
=                                                               (1.9) 

 �!#
� x′  ��� y′  $#� �.��� x B�  y  (������������ �� Feed line ��� Equilibrium 
line  
 $ �&��& ���*N��+@	*
��!��&!!������' ��% �� 1.1 ��� 1.5 �	 �(��&��& ���*N��+@
	*
����	*
&�� B����	*
��.����������&�����!!���������.����	*
&��& ���*N��+@	*
!���� �&��& ��
�*N��+@	*
��!��&!��#
�����!*$��!�#���� �����������.����!���� � &��& ���*N��+@	*
��!��&!�*)
���'����-��%�������� Rectifying line �����������������B�� y ���&�!�����-�����&!���
����*)    

1+
=

D

D

R

x
y                                                          (1.20) 

 �!#
� R
D  $#� &��& ���*N��+@	*
��!��&! 

 &������ Stripping line $#� �&��	*
��������������� �� Feed line ��� ��� (x
D
, x

D
) 

�� Operating line �����)�	��������&�������� �.��� (x
B
, x

B
) �� Rectifying line -���� 

Equilibrium curve  ���&����)�������!���� Rectifying line (��#� Stripping line ��>�����) 	��
�% ��*)-���#
��n �����	�
��&��$���$�! ��� (x

D
, x

D
) B�����������!�!���	*
-��� �!*�	 ��� �E��-��

������&���	*
��!��&!������%�B��(��=&!&��%�.�������������-��$�!��.&�	L.i��!
������� 
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1.3 �	�����-������-�/��� 
 

Darnoko B� Cheryan (2000) -��	�����,��~����,�&��@(���M.�.�.�� 
	���&@��&����.NA�$%��(���)��!����@!�����������B���� ����%�����&�+*�!-Z����-+�@
��������� ��M.�.�.�� ���=���,��~���� ���/�>'!.	*
��!��&!�����	���M.�.�.��$#� 60 ��,�-
�+�+*�& ��#
�����	*
��/�>'!.&'��� ��*)�E-! ���% ���������������	���M.�.�.��-�� $��!�(�!(��
(������� ��M.�.�.��	*
��!��&!$#� �(�!(�� 1% ����)������ ���	*
 60 ��,��+�+*�& �����& ���%.�
�!���� ���!	���� � PFAD 6:1 ������	*
��������	���M.�.�.��= ��-� 1 %�
��!���� �$ �
�����*
�������!	.��&����@&'���� 93-98% 

 
Canakci B�$/� (2001) -��	�����,��~�������.!�/���-(!���.&���������

��������������� ��M.�.�.��	*
���������#
�	���M.�.�.����&����.NA�$%��� �����-���*�+�-��@	*
��#�
-�	���M.�.�.��	���&@��&����.NA�$%������%������ ��M.�.�.��	*
������& �)��!��	*
���!�	�����	���
$#��)��!����
���#��	*
!*��.!�/���-(!���.&�� 20% B� 40%  (&���$����@(�)���������.!��� 
Palmitic) ��� ����������B��	���M.�.�.��&��(�)����&�!������.!�/���-(!���.&�����#�
������ � 1%-�� ���!*���� �������M>�$(���)��B�B���Z�@B��%�)�B�� ��������� �����
	���M.�.�.��B� �(�)���� B���� ������.
!��.!�/����� ��M.�.�.����� (���+�NA��.�) ��& �=�*
� �������.!�/���-(!���.&�� ����%���	���% �����.!�/���-(!���.&��-����E��� ����
�%��!	��� B�����%��+��*�!�!	��-+�@��������� ��M.�.�.�� ��-��=�*�� ��!#
��%�����&�+*�!-
-Z����-+�@ 
 

Zhang B�$/� (2003) -��	�����,��~����������=.�-����*�+B��� ���#
��
���-��	��������B��B�����!.��	$����*�����=.� 4 ��������� 	*
B��� �����$#� ������.�
	*
�%�$#��)��!���#%��! B��)��!���#%	*
�%�B�� ����� ��M.�.�.�� 2 %�.�$#������ ��M.�.�.��	*
������&B�
��� �������.�$����@��� � ��B� ����������� ���E!*(���*B�(��������	*
B��� ����� $#� ���
=.�	*
�%��)��!���#%��! ������������	*
�%���&��������� ��M.�.�.�����%������/@���� ��
���������	*
!*(����E�	*
&��B��%��������� ������	*
&�� B� �E!*$ ��%�� ����& ��������.�&'��� �
����������#
� & ������%��)��!��	*
= ������%����B����% ���$ ��%�� ����& ��(��������.��
-�-��  &���������������	*
�%������������� ��M.�.�.����)���� �!*$��!����-��B�$��!�#���� �	*
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������ ����������	*
�%���&��������� ��M.�.�.���!#
��%�������.�B����*����� �����)����-���&�����
�#�����������	*
�%���&��������� ��M.�.�.�������=.�-����*�+  

�������*) Zhang B�$/����-��	���������!.����	�������=.�-����*�+���� 
��� ����������	*
�%���&��������� ��M.�.�.�����!*������.�$#��)��!����! !*���	��$�	*
�
��	*
&�� 
��	�����������������	*
�%������������� ��M.�.�.�����!*������.�$#��)��!���%�B��!*���	��B��
=���
��	*
&�� B�!*���	�������!�
��	*
&���!#
����*���	*�����	�)� 4 ��������� ���$��!-�(�����
=��B��(�����-�(�)���' �����������=.� ��$�(��������.�B���$�-����*�+������� 

 
Hass B�$/� (2005) -��	��������!�/���	��	�)���& ��(��$ ��%�� ��$�	*
B�

$ ��%�� �������.����(�����=.�-����*�+����������&�����! ���,��~�& ����������� 
	���&@��&����.NA�$%��B��� ���#
��B����������B��$#���&����@B��*�+��� ����%�
���B��! Aspen plus (2006) % ���������h��B����������������=.� ��� �&������
$ ��%�� �������.������)�& ����� ����$ ��%�� ������������.�����)��!����
���#��	*
���!��%�����
������.�$.��������	�����$#����!�/ 88% (�����	�������.����	�)��!� �����)��������	��	*
!*
���&.	L.>��$#��%��)��!��	*
!*��$��'�� ='��.���B������ ��������)��!��	*
= ������%�B��+�
�!*��$��'�
�� �!��%� ��	��������	����������.������B� ��!*$ ��%�� �����������/@B��$�#
��!#���.
!!��
(�)� ��#
����������%��	$����*���=.�	*
!*��$�&'� 

 
Leung B�$/� (2006) -��	������.�����#
���&>���	*
�*	*
&�������=.�              

-����*�+�����.L*	���M.�.�.�� 	���&@��&����.NA�$%������%��)��!����! B��)��!���%�B�� (�)��!��	*

�%�$#� Canola oil) �����	������*���	*������� ��M.�.�.�� �+��*�!-Z����-+�@ B� ����&�+*�!-
-Z����-+�@ ��� �����%�����&�+*�!-Z����-+�@��������� ��M.�.�.����)���	�����&�!���B��    
�*�+���������-����*�+-��� ���� � ��������=�*)���	��������=.�-����*�+����%��)��!��	*

�%�B���#���%�����&�+*�!-Z����-+�@��������� ��M.�.�.�� B� ���	��������*���	*����$� ��
��� � �+��*�!-Z����-+�@!*��$��'��� � �*�	�)�����%�����.!�/	*
������ � ���	������+��*�!-Z-   
����-+�@�'��#���%���������� ��M.�.�.��!���� � +�
�$��!�(�!(��	*
��!��&!$#� 1.0% B� 1.1% 
����)������ �����& ���%.��!(���!	���� ��)��!��	*
��!��&! $#� 6:1/7:1  ��������	��
�M.�.�.��	*
��!��&!$#� 15/20 ��	* B���/�>'!.	*
��!��&!�����	���M.�.�.��$#� 40-45/60       
��,��+�+*�& �!#
��%�����)��!����! /�)��!���%�B����!�����  
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 Vicente B�$/� (2006) -��	�����,��~�=(����/�>'!. $��!�(�!(�����
�)��������.
!���(������� ��M.�.�.�����)��!���#% B������& ���%.��!���� ���!	���� ��)��!��
�#%� �!*=� �=-��B�$��!��.&�	L.i(��-����*�+�� ��-� �)��!���#%	*
�%������	���$#��)��!��
	������� ����%�����&�+*�!-Z����-+�@��������� ��M.�.�.�� ������	������ �������	*
!*
$��!&��$��!��	*
&��$#�$��!�(�!(��(������� ��M.�.�.��$#� ��.!�/����� ��M.�.�.��	*
!��(�)�& �=�*
������$��!��.&�	L.iB� =-��(��-����*�+����� �!#
���/�>'!.��.
!(�)�����=�*� �$��!
��.&�	L.i(��-����*�+�� ��!*���&��$��B� ��	��������(��!���& �=�&*�� �=-���� ��!*
���&��$�� &�����������& ���%.��!���� ���!	���� ��)��!����)���� �!*=���	��� ��!*
���&��$����������$��!��.&�	L.i(��-����*�+�	 ���)�$#� �.
������& ���%.��!���� ���!	���
� ��)��!��!��(�)��.
�	�����-����*�+	*
=.�-��!*$��!��.&�	L.i!���.
�(�)� 

 
Wang B�$/� (2006) 	�����,��~�������*�!�)��!���%�B����#
����!�=.�����   

-����*�+��������������%������ ��M.�.�.��&��(�)���� +�
��)��!���%�B��	*
���!��%���#
�,��~�!*$ �
$��!������� 75.92± 0.036 !..���!����&�+*�!/���! ������������*�!	���������)��!���%�B��!�
	���M.�.�.����&����.NA�$%������ �����-(!���.&������!	�������%��N��@�.�+��N���������� �
�M.�.�.����(�)�B�� �����)�������-�	���M.�.�.��	���&@��&����.NA�$%������ ��-���*�+�-��@���   
�!	���+�
��%�����&�+*�!-Z����-+�@��������� ��M.�.�.����(�)�������!� =	*
-����� � ��������
��*
��(�����-(!���.&��&'���� 97.22% �!#
��%�$��!�(�!(��(���N��.�+��N� 2% ����)������ �%�
�����& ���%.��!���� ���!	���� �-���*�+�-��@ 10:1 	���M.�.�.��	*
��/�>'!. 95 ��,��+�+*�& 
������� 4 %�
��!� B���!	������	*
&>���&������, B�����-�	���M.�.�.��	���&@��&����.NA�$-
%������%�����&�+*�!-Z����-+�@$��!�(�!(�� 1% ����)������ 	*
�����& ���%.��!���� ��            
�!	���� �-���*�+�-��@ 6:1 =.�>�/?@&��	���	*
-��!*$��!��.&�	L.i(��-����*�+ 97.02%  

 
Berrios B�$/� (2007) 	�����,��~�$ �$�	*
	�����,�&��@(���M.�.�.����&-  

����.NA�$%��(�����-(!���.&�����)��!�����	�����������%��!	���� ��������.�+�
�����
���B	�(�����-(!���.&�����)��!���������& ���%.��! 10:1-80:1 �%����+�NA��.���������� �
�M.�.�.��$��!�(�!(�� 5 B� 10% ����)������ �	*��������-(!���.&�� =���	���B&�������E�
� ��M.�.�.��-�(������������M.�.�.�����������
�B��M.�.�.��������������M.�.�.��������&�� ���=
���	����*)���	�������� �&�!����$ �$��!����������)��!����� 5-7 !..���!����&�+*�!-Z- 
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����-+�@/���! ���#������� � 1 !..���!����&�+*�!-Z����-+�@/���!-��>����������� 120 
��	*	*
��/�>'!. 60 ��,��+�+*�& B�$��!�(�!(��(������� ��M.�.�.�� 5% ����)������ 

 
 Chongkhong B�$/� (2007) -��	�����,��~����=.�-����*�+��� PFAD +�
�!*
��$@������(�����-(!���.&��&'�����%�����M.��/@B����  	�����,��~�=(����/�>'!.��% �� 
70-100 ��,��+�+*�& �����& ���%.��!���� ���!	���� � PFAD ���� 0.4:1-12:1 �%���.!�/
����� ��M.�.�.����' ��% �� 0-5.502% B�������������	���M.�.�.����% �� 15-240 ��	*  ��� �
&>���	*
��!��&!&�����������������&����.NA�$%��B��� ���#
��$#� �����& ���%.��!���� ���!
	���� � PFAD 8:1 $��!�(�!(��(������� ��M.�.�.�� 1.834% ����)������ 	*
��/�>'!. 70 ��,�
�+�+*�& ����������������	���M.�.�.�� 60 ��	* ��.!�/(�����-(!���.&������� 93% ���
�)������ ��#������� � 2% ����)������-���!#
��&�E�&.)���������� ��������)����!�	�������.&�	L.i
�������	����������������&������+��*�!-Z����-+�@$��!�(�!(�� 3 �!/.�� 	*
��/�>'!. 80 
��,��+�+*�& ������� 15 ��	* ��������)�������-�	���M.�.�.��	���&@��&����.NA�$%������
&������+��*�!-Z����-+�@ $��!�(�!(�� 0.396 �!/.�����!	��� 	���M.�.�.��	*
��/�>'!. 65 
��,��+�+*�& ������� 15 ��	* +�
�	�����=.�>�/?@!*$�/&!���.�����!!������-����*�+(��
����	,-	�  
 
 Chongkhong B�$/� (2008) 	�����,��~����=.�-����*�+��� PFAD ����
�����������&����.NA�$%�� ��� ����������B��� ���#
��!*(���*�� ��!#
��	*��������������
B����  $#� ��������� �B����=-��&'��� ��!#
������.����	*
&>�����*����� ���&>���	*
��!��&!
�������������&����.NA�$%��$#� �%������& ���%.��!���� ���!	���� � PFAD � ����
+�NA��.����� 8.8:1:0.05 �%���������	���M.�.�.�� 60 ��	* 	*
��/�>'!. 75 ��,��+�+*�& 	*
&>����*)
&�!������.!�/���-(!���.&���� PFAD ��� 93% ����)������ ��#������� � 1.5% ����)������ 
�����)�������=.�>�/?@	*
-��-�	����������������&������+��*�!-Z����-+�@���)�� $��!�(�!(�� 
3 �!/.�� ��.!�/ 10.24% ����)������  Chongkhong B�$/� ���-��	��������!�/���	��(��
���=.�B��� ���#
��� �!*���	�����!�/ 19.5 ��	/�.����! ��� 60% (��$ ��%�� �������=.�  
$#�������.� PFAD 
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1.4 �����$����%& 
  
 ��#
����B��B�����!.����	��(��������=.�-����*�+��� PFAD ���
B�����������%����B��! Aspen plus % ����������B�� 
 

1.5 $��1-5�&���%	��+	��.����� 
 

1.5.1 	������	��	*
�����%���������&������ ��������������B� ��� ��
B����	������������.���� 

1.5.2 -��(��!'������.���/����&.���������	��&����������=.�-����*�+ 
 

 
   
 

 
 
 

 
 

 



����� 2 
 

��	
� ���������������� 
 
2.1 ��	
� 

 

2.1.1 �����
��  
(1) ����	
����	������� �����������
� 	��� ����
������ ����
� 	���� 
(2) ����	
�!������"� ����#��$��
�%�&'
(��!������"��������	
����	%�&')�

����	
� 	��$�����
��*+���,����� 
 

2.1.2 	������ 
  (1)  �	����� 99 % ���������
� (Commercial Grade)  
  (2)  ���"
�:;$��� 98 %���������
� (AR Grade) ����
��?@���� Lab Scan 

 (3)  ������
F�  
 

2.2 ������ 
 

2.2.1 ������ ������������	!�"���"��������#�$%����&�'�(%)� ��*+������%��-%(!�

���-�.�
��/� 
(1) �G�%�@$�����;���HF*�@�� +�����@��G�I?�����* 7.6 �"����	�� 
(2) �G�%�@$�����;���HF*�@�� +�����@��G�I?�����* 3.7 �"����	�� 
(3) �;���  
(4) ��&����$* 
(5) +$������
��+�G� 
(6) ��O����
��$�� 

 

2.2.2 ������ ���	!�"�������0�� ����� 1�%2�3�	��� 
���%��	��FP�@P������
�,G�,*��F��*���'�I������FP�@P����$��
����,)� Excel  
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�$���
��S ,.I.2003 ���P�@�,�)F�*	)� Solver "HF*������P�@	��*)F��!+�G�*V �
*��� 
- ����$�,�
�*P�������"��� (Iterations) 	�,G���G��
� 100 
- ,$�	���F�*��* (Precision) ������P�@	�,G� 0.000001  
- ,G�,����,�)F�� (Tolerance) ������P�@��]� 5% 
- Convergence   ������P�@	�,G� 0.0001   
- �����&	�_,G�%�� Tangent 
- Derivatives �����G�*%��!�+@�*��@�  
- Search ,)��&�����$�b�+�*��$�
� (Newton)  

 

2.2.3 ������ ���	!�"������������1!��� �����%��� 
  ���%��	�����
�P�@P�������%�� %�&�����*��&�$����P�*��$��
����,)� 
���%��	�����e��?� Aspen plus �$���
��S ,.I.2006 �����������
� Aspen Technology, Inc. ���	�
�G$���&���+�*��G$�������������
�P���&�$����,)�#
*�j���_�����
�����j�������������-
��:;�,�
�"HF*��)��P�@%�� RCSTR #
*�j���_�����
�����j��������������������:;�,�
�"HF*��)��P�@
%�� Rstoic %�&����
F� ��)��P�@%�� RadFrac 
 

2.3 ���������1�& 
 

2.3.1 ����
�� "����������&�'�(% 
��)F�*��������$������������F�G��	�'��'��*%�G�
��G$�,$�	�?*�G�

��@��G�I?�����*+�*��G$����	$
jl�,����"����������!������"�%�G!	G'������
����%��
�
��+�*$
jl�,�	������
�!������"� �
*�
��P�*��$��
�����H*!�@���������
�����e$P����%���
��
%�&�
��G$�,$�	�?*�G���@��G�I?�����*+�*��G$�%��$
jl�,�	�����-����+H�� ����
�*�		��m��
$G��
��G$���F��	�&�	+�*�
�*��*��&�$������?GP��G$*����$�
�,)� 5-10 (Gerpen et al., 2004)���
�������*�����]��������*���
���P����%���
��+�*��&%�����l
_n��F���	����#
*�j���_
�')F�P�@�������%���
���&�$G�*$
jl�,�	�����-���� �
�$
jl�,+�*!������"� ��������	�o���_���
!�@��� ����G�	����������G�**G���')F�P�@P����$
��&�&��* (,$�	�?*) +�*���%���
�� �$	�
�*
,���$_,$�	�?*+�*�����F�@�*���*!�P�%�G�&�������*�')F�P�@!�@�
����G$��&�$G�*,$�	�?*�G�
��@��G�I?�����*��F%���G�*�
� �		��m��+�*�������*���,)� PFADP���&%��p���+@�#
*�j���_
��&����@$� ���!+	
�����& 93% ���������
� �G$���F���)� 7% ���������
�,)�!������"�!�� 
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�		��P�@�����j���������������:;�,�
��'��*�j�����������$ %�&	�,G��������F����]� 100% �
*�
�����
!+	
�����&�&����j��������
��	�����������]�����l
_n ,)� �	���������� ���	� ���)�!��-
����"�!���'��*��G�*����$ !	G	�!�����"�!��%�&�	������"�!�� P�@,$�	�+@	+@�+�*���
"
�:;$��� 1.834% ���������
�%�&P�@�
����G$����*�	�+�*�	������G� PFAD ��]� 8:1 P����
��	����		��P�@���	���+�*��	��G��
����	���+�*+�*���$%�G�&�����$	�
�����
���H*������
�����	+�*��	�')F�P�@P��������* 

��������	��������
�����* ��]������	���P�+$�+��� 3 ���� �')F�P�@
+�*���$!	G��e	+$�������!�%�&P�+_&����$�
��@�*	����	�_	���'��*'������
�����������*
�@$� �H*������P�@+�*���$l��P�+$�	����	�_ 2.5 ���� �@$�������	����G�*V ��	����
� �
*��� 

(1) !������"�   1337.5  	�������� 
(2) ����	
����	�������  91.5  	�������� 
(3) ������
F�  71  	�������� 
(4) �	�����  987.5 	�������� 
(5) ���"
�:;$��� 12  	�������� 
����
F$!�������	����*P�l���& P�@����$*�@$���&����$*%�@$��P�Gl���& 

���$@����"
�:;$���P�@�;��� %�&����������P��?@,$
� 
��
*��������������	���������@���H*�������+�G�l���&�@$�����&��&	�_,$�	

%�*%�&����$�,�
�*��F��G��
�%�@$���*P��G�"HF*#?��H�!$@�
�%�G��
*%��*P�l�'��&�����F 2.1 ��	
,$�	�?*��F!�@,���$_!$@  
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+�2�������� 2.1 �o���_�o�����*������	 
 
  ��
*����������!�@,$�	�?*��	��F�@�*����H*���F	�
��$�� �
��H�������&�
F*���
%���
������+H������	�?�_ ,)� !	G��	��#�
*����������F��%��*!�@�@$������G� ����������*"���
��G����	�������������F��,$�	�?*+�*+�*��	��F�@�*���*!�P��G� %�&����*����F��+���+�*
�G��?$G�P�@���������*��]���G�*!� ����
���H*���,G���F!�@!�'�e�����: "HF*�G$���
�,$�	�
�+�*
���:,)��
�����e$P����%���
����F%�G�&�
��G$�,$�	�?*�G���@��G�I?�����* ����
���H*���+@�	?���F
�o��
��G$�,$�	�?*!�'�e�����:�')F��?,$�	�
	'
�b�&�$G�*�
������%���
���
��
��G$�,$�	�?*
�G���@��G�I?�����*!�,���$_�
������%���
����F�
����G$��&�$G�*,$�	�?*�G���@��G�I?�����*
�G�*V �
� 

 
2.3.2 ��������5)5��6��� 1�%2�3�	��� 

���IH�����+�*�o_�l?	�%�&�$��P��������j������������]��@�*	�+@�	?���*
���'�I���� %	@$G� Berrios %�&,_& (2007) !�@������IH���%�@$ �
*%��*P�����*��F 2.1 
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���� ��� 2.1 %��*,G�%:,����,$�	#�F%�&'�
**���G��
		
��+�*�j���������������:;�,�
� ��F,$�	
�+@	+@�+�*�
$��G*�j������� 5% %�& 10% ���������
� 

 
 A E (J/mol) 
K1 (5%) 2.869 x 10+6     min-1 50745.2 
K2 (5%) 37.068  mgKOH⋅g(oil)/(min⋅g2) 31007.3 

K1 (10%) 3.913 x 10+5     min-1 44558.8 
K2 (10%) 707.166   mgKOH⋅g(oil)/(min⋅g2) 42761.4 

��F	�: Berrios %�&,_& (2007)   
 

%�G��)F�*������	�_���!+	
�����&P�����
�*�@�%���G�*�
�	�� ����
�*	�+@�����
�
+�*�@��,$�	�+@	+@�+�*�
$��G*�j������� "HF*����
*!	G��	�&�	��F�&���	�P�@P�*��$��
���� �H*!�@
������+@�	?���*�@�����'�I������F Berrios %�&,_& (2007) !�@������IH���!$@ �
*�	�����F 2.1 
	���������
�%�@ P�@���,�@�*�
�+@�	?����������*+�* PFAD ��� Chongkhong %�&,_& 
(2007) �����I
���
����G�*����
*��*�@���o� (Least square method)  

 
[ ]

[ ] [ ] [ ]waterfameKffaK

dt

ffad
⋅⋅−⋅=

−
21  

 
�	)F�     [ffa]  ,)� ,$�	�+@	+@�+�*���!+	
�����& (	������
	���
��"��	!{����-

!"�/��
	����	
�) 
        [fame]  ,)� ,$�	�+@	+@�+�*������� (Fatty acid methyl ester) (��
	/��
	

����	
�) 
       [water]  ,)� ,$�	�+@	+@�+�*���� (��
	/��
	����	
�) 
       K

1
 , K

2
   ,)� ,G�,*��F���'�I����+�*�j�������!�+@�*��@�%�&�@����
�

��	����
� 
�	�����F 2.1 "HF*������� Berrios %�&,_& (2007) �
�*��?G���		��m����F$G�

���	�_�	�������FP�@	������'���!	G	��������F��%��* �H*#)�!�@$G�,$�	�+@	+@�+�*�	�����
��]�,G�,*��F "HF*�j���������F����!�@%��*!$@P��	�����F 1.2  

  (2.1) 
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,G� K
1
 %�& K

2
 !�@������%��,G� %:,����,$�	#�F%�&'�
**���G��
		
���*P�

�	������������� (Fogler, 1999) �
*%��*P��	��� 2.2 
 

RTE
eAK

/−⋅=     (2.2) 
 

�	)F� A ,)� %:,����,$�	#�F 
         e ,)� m��+�*�������H	b��	���� 

       E ,)� ,G�'�
**���G��
		
�� (�?�/�	�) 
       R ,)� ,G�,*��F%�|� "HF*	�,G� 8.314 (�?�/�	��,�$��) 
       T ,)� �o_�l?	��
	�?�_ (�,�$��) 
P�*��$��
�����@�*�������+�*�
����G$����*�	��&�$G�*�	������G�PFAD 

�
*�
���H*�@�*���,$�	�+@	+@�+�*�	������+@�	����F�$+@�*�@$� �H*!�@��������
��	�����F 2.1 P�	G 
��]��
*�	�����F 2.3 ��� A %�& E ����	�����F 2.2 �&#?����	�P�@��]�,G����F	�@�P����P�@ Solver 
�')F���,G� A %�& E ��F��	�&�	�����
� K

1
 %�& K

2
 +�*�	�����F 2.3 

 
[ ]

[ ] [ ] [ ] [ ]OHFAMEKMeOHFFAK

dt

FFAd

221 ⋅⋅−⋅⋅=
− β  

 

�	)F� [FFA] [MeOH] [FAME] %�& [H
2
O] ,)� ,$�	�+@	+@�P���G$������	�/

�?���I��	�� +�*���!+	
�����& �	����� ������� %�&���� ��	����
� %�& β  ,)� �
��
�+�*
�j���������F���F�$+@�*�
��	����� "HF*P��
�*�		��m��P�@ β 	�,G���G��
� 1 "HF*l����
*!�@	������
�%�@
,G� β  ���,�
�*�')F�,$�	��	�&�	 

�	)F�P�@,$�	�+@	+@�+�*���!+	
�����&��]�m��P����,���$_ �
������
�����j���������!�@����	�����F 2.4  

    
[ ] [ ] [ ]( ) [ ][ ] [ ][ ]βMeOHFFAKOHFAMEKFFAFFA

V

F

dt

FFAd

1220 −+−=  (2.4) 

 
�	)F� t ,)� �$��P�V��FP�@P��������j�������P���G$��
F$�	* 

   (2.3) 
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[ ]0FFA  ,)� ,$�	�+@	+@�+�*���!+	
�����&P���&%��p���+@� ��G$������	�/
�?���I��	�� 

�		��m��	��
*��� 
- 	��j���������������:;�,�
�����+H���'��*�j�����������$ !	G	��j�������+@�*�,��*�)F� 
- �
������!��+�*����+@���G��
��
������!��+�*������%�&��]�,G�,*��F F P�

��G$��?���I��	��/�
F$�	* 
- ���	���+�*���!	G�����������F��%��*�&�$G�*�����	 ��)��&�$G�*���

�����j������� �H*��	��#������!�@$G����	���+�*#
*�j���_��]�,G�,*��F V 	���G$���]��?���I�
�	�� 

- ����
�*�@�!	G	����� 
,$�	�+@	+@�+�*PFAD��F�$��P�V ��	��#��!�@���$�b�+�*������� �
*%��*P�

�	�����F 2.5 

[ ] [ ]
[ ]

dt

FFAd
hFFAFFA

n

nn
×+=+1

   (2.5) 

 
�	)F� n ,)� ����$������FP�@P����,���$_ 
      h  ,)� Step size (�
F$�	*) 
���,���$_,$�	�+@	+@�+�*����)F��e���P������*����$�
���� ��
*����
�����,G�

,$�	�+@	+@�+�*�������	�%��*P�@��?GP��?�+�*�@���&�*,��&���P�����l
_n* ����
���H*P�@ 
�Solver� ��,G� A %�& E ��FP�@���$	+�*,G�,$�	,����,�)F������
*��*�@����F�o� "HF*�&���P�@!�@
,G���F��	�&�	 
(*�	�����o ��)F�*����@���&�������P�����l
_n�?*�o���F��]�!�!�@	�,G���&	�_ 93.3% %�G
*��$��
�+�* Chongkhong %�&,_& (2007) P�@,G��*,��&�����������?*#H* 98% �
*�
��P�
*��$��
�����H*!�@�
�*�		��m��+H��$G��@���&�������P�����l
_n,�����m��+�*���!+	
�����&
��G��
��!	G�$	!������"�!��) 
 

2.3.3 ��������������%���7��� 
P��G$����!�@���������%���@$����P�@���%��	 Aspen plus P�@	���G$�

��&�$�����
*%��*P�l�'��&�����F 2.2  
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+�2�������� 2.2 ��&�$��������!������"����PFAD 
 
 
 
 

CH3OH 
rich phase 

H2SO4 
 CH3OH 

 

Reactor 1 
(Esterification) 

PFAD  
preheater 

CH3OH 
Recovery1 

 

 
Separator 1 

FAME 
 rich phase 

CH3OH 
recovery1 

 

Reactor 2 
(Transesterification) 

 
CH3OH 

distillation 
1 

Waste 
(Water, H2SO4, FAME) 

CH3OH 

KOH 

CH3OH 
recovery2 

 
Glycerol 
separator 

Crude glycerol 
 

FAME 
 rich phase 

 

 
CH3OH 

distillation 
2 

FAME 
 rich phase 

FAME 
washing 

Waste 
(Water, KOH, Soap) 

 

Biodiesel 
 

Dewatering 

Neutralize 
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���������P�@����p���+@�����j�������P���������*��&�$����	��*,��&���
�
*��� 

(1) PFAD ��&����@$� ���!+	
�����& 93% ���������
� %�& !������"�!�� 
7% ���������
� ����p���+@� 100,000 ����/$
� 

(2) �	�����,$�	����o�b�� 99% ���������
� "HF*��F���)� 1% ,)� ���� 
(3) ���"
�:;$���,$�	����o�b�� 98% ���������
� "HF*��F���)� 2% ,)� ���� 
(4) ���
��"��	!{����!"� ,$�	����o�b�� 100% 
(5) �"����	!{����!"� ,$�	����o�b�� 100% 
P��G$�+�*��G$�������������
�	�����&�����%�&+
�����������%���
*��� 
(1)  #
*�j���_��F  1 �����
�����j���������������:; �,�
��&#?��p��+@�	?�

���'�I������F!�@�G�������
�%�@��!�@,G���F��	�&�		�%�@$ P�#
*����&������P�@	�����p�����
"
�:;$��� 1.834% ���������
�PFAD %�G�&!	G�������������&�&�$��P��������j������� �o_�l?	�
��FP�@ %�&�
����G$����*�	��&�$G�*�	������G�PFAD �'��&,G��
�* 3 ����&#?����!�P�@��]��
$%��
�')F����l�$&��F��	�&�	P�l����
* 

(2) #
*�j���_��F 2 �����
�����j��������������������:;�,�
� ������P�@	����
�p�����
��"��	!{����!"� 1% ���������
�+�*����p���+@�!	G�$	�	����� P�@�&�&�$��P�
�������j������� 60 ���� ��F�o_�l?	� 60 �*I��"��"��� %�&P�@�
����G$����*�	��&�$G�*�	�����
�G�!������"�!����]� 6:1 ������P�@,G��������F��+�*!������"�!�� !�����"�!��%�&             
�	������"�!����]� 98%  

(3) ����
F���F 1 �����
���
F�%���	�������F���)�����������j���������������-
:;�,�
��')F������
�	�P�@P�	G ������,���$_��)��*�@��@$� McCabe-Thiele diagram (McCabe et al., 
1993) ����
�*�		��m��$G������F�p���+@�	��'��*����%�&�	�������G��
�� ����
���H*���,G���)��*�@���F
,���$_!�@�
�!�@%�G ����$�����%�&�
����G$��p����
�!���]�,G����F	�@�P���������*
��&�$�����@$����%��	 Aspen plus ����
���H*��������
�,G�����$�������F�@�*P�@���* 
�
����G$��p����
���FP�@���* %�&�
����G$��&�$G�*�G$���
F��
���&%��p���+@��')F�P�@!�@�	��
�����F	�,$�	����o�b�� 99% ���������
� 

(4) ����
F���F 2 �����
���
F�%���	�������F���)�����������j���������������-
�����:;�,�
��')F������
�	�P�@P�	G 	�$�b������G�����$�
��
�����
F���F 1 

��������� �G$�+�*��G$����P�@��]����*P�@����&����"����	!{����!"�,$�	
�+@	+@� 3 �	��G����� P����	�_ 10.24 ��
	�G��	���������� 100 ��
	 ���������������F�o_�l?	� 
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80oC (Chongkhong et al., 2008) %�&P�@���)�P�����?�"
�����������!������"�  
  ��������*��&�$�����
�*�	����P�@�����&	�_,G��	�
����*�����	!���	���
��	$�b�+�* Non Random Two Liquids (NRTL) ��)F�*���P���&�$����	������F	�+
�$�?* "HF*P�
��&�$������� !�@%�G ���
��"��	!{����!"� ���"
�:;$��� �	����� %�&�"����	!{����!"� 

 
2.3.4 ���1!��� �����%���7��� 

  ��������*��&�$���������&�����������*�
�*%�G�G$���
F��������j�������         
��������:;�,�
���#H*��&�
F*!�@����l
_n�o��@����]�!������"� P��G$�+�*�������j�������      
��������:; �,�
��&	���������*��&�$�����')F����l�$&��F ��	�&�	���P�@+@�	?��@��
���'�I����+�*�j���������������:;�,�
���F��
�%�@%�@$ ����
���F	����G��������!������"� ��F
������IH���!�@%�G �
����G$����*�	��&�$G�*�	������G�PFAD �o_�l?	�P��������j�������%�&
�&�&�$��P��������j������� ����
����G$����*�	�+�*�	������G��G$���
F������FP�@IH���,)� 1:1 
2.5:1 4:1 6:1 8:1 10:1 %�& 14:1 �o_�l?	���F������IH�����?GP��G$* 40-100 �*I��"��"��� ��)F�*���
���P�@�o_�l?	���F�?*�$G� 100 �*I��"��"����&���P�@!������"���F!�@	���,���� (Chongkhong et al., 
2007) %�&P�@�&�&�$��P��������j�������P��G$* 10-120 ���� ����
���H*����������F!�@	�,���$_
�@��o��@��$
�#o�����
�%�&'�
**��	��')F�P�@P����l�$&��F��	�&�	P��������j���������������-
:;�,�
������)���l�$&��FP�@�@��o��F����F�o� 

 
2.3.5 ��������%�5%��%���7��� 

(1) �@��o��@��$
�#o��� 
������P�@$
�#o����p���+@�	��@��o��
*%��*P�����*��F 2.2 
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���� ��� 2.2 %��*��,�$
�#o�����FP�@P��������  
 

Description ��,�  (���/������
	) 
PFAD 19* 
�	����� 24 
���"
�:;$��� 14.57 
���
��"��	!{����!"� 44.94 
�"����	!{����!"� 19 

��F 	 � : � # � � $� �
 � % � & '
 ( � � ' �
 * * � � � � % � � � � � ��� � 	
 � � � � 	 % � & ') � ��� � 	
 � 
	��$�����
��*+���,����� _ $
���F 23 �
����� 2551 
         : * ����
��o	'��o�������	����	
����	 ����
� (	����) _ $
���F 15 '��l�,	 2552 
 

(2) �@��o��@��'�
**�� 
������P�@%��G*'�
**���
�*�	�P���&�$����	����!::p�"HF*P�@��,�'�
**��

��	%���
����G$*�$��+�*���P�@ (Time of use rate, TOU) (���!::p��G$�l?	�l�,) %�&
������P�@��**���������������� 24 �
F$�	* (%��*P�l�,��$� +) 

(3) �@��o��@�������@�*��G$���&�$������
��
�* 4 ��G$� 
  �����&�	���@��o��@�����P�@+@�	?���� Smith (2005) "HF*��	��#,���$_!�@�
*
�	�����F 2.6 %�&2.7  
 

B

E

BE
INDEX

INDEX
CC =      (2.6) 

 
�	)F�  �
$�@�� E �	��#H* ,G���G$���&�$������F�����P� 
        �
$�@�� B �	��#H* ,G���G$���&�$������FP�@�H���]���
� (Base)  

                 INDEX  ,)� �
�����,� (Cost index) Chemical engineering plant cost index 
(CEPCI) +�*�S ,.I.2000 ��G��
� 394.1 %�&+�*�S ,.I.2008 _ �@���)����*��,	 ��G��
� 761 
(Marshall et al., 2008) 
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TPM

M

B

E

BE
fff

Q

Q
CC 








=     (2.7) 

 

�	)F� Q ,)� +���,$�	�o+�*��G$���&�$���� (Capacity)  
       M ,)� ,G�,*��F +H����?G�
�����+�*��G$���&�$���� 
       f

M
  f

P
  %�& f

T
  ,)� %:,������
�%�@�����
�$
��oP�����G���@�* ,$�	�
� %�& 

�o_�l?	� ��	����
� 
  +@�	?��
$��+�G�*V ��F�����]��@�*P�@P��	�����F 2.6 %�& 2.7 %��*��?GP�����*��F 
2.3 %�& 2.4 ��	����
� 
 
���� ��� 2.3 %��*+@�	?������
��	�����F 2.6 
 

��G$���&�$���� $
��o��FP�@ ��G$�+�*+���,$�	�o Q
B 

C
B
 

(,.I.2000) 
M 

#
*�j���_ ,��������� ���	��� (�?���I��	��) 1 1.15x104 0.45 
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บทที่ 3 
 

ผลการทดลองและวิจารณ 
 

3.1 ผลการทดลองหาอัตราการตกจม 
 
  การทดลองในขนาด Lab scale เพื่อหาอัตราเร็วในการแยกชั้นของวัฏภาคเมทา-
นอล-น้ํา และไบโอดีเซล ในการทดลองสารจะแยกออกเปนสองวัฏภาคดังแสดงในภาพประกอบที่ 
3.1 
 

 
 

ภาพประกอบที่ 3.1 ลักษณะทางกายภาพของวัฏภาคที่เกิดการแยกชั้น 
 
  จากภาพประกอบที่ 3.1 จะเห็นไดวา สารมีการแยกชั้นเปนสองชั้น โดยชั้นบน
เปนวัฏภาคของ เมทานอล-น้ํา สวนชั้นลางเปนสวนของไบโอดีเซลและไตรกลีเซอไรดที่เหลือจาก
การทําปฏิกิริยา ในสวนนี้มีลักษณะของฟองของเหลวสีเหลืองอําพัน 
 เมื่อทําการทดลองโดยใชสัดสวนความสูงตอเสนผาศูนยกลางของภาชนะตางๆ กัน พบวา
สัดสวนความสูงตอเสนผาศูนยกลางของภาชนะมีผลตออัตราเร็วในการแยกชั้นดังแสดงใน
ภาพประกอบที่ 3.2 
 

สารเกิดการแยกชั้น 
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ภาพประกอบที่ 3.2 แสดงความสัมพันธระหวางอัตราเร็วในการแยกชั้นกับสัดสวนความสูงตอ

เสนผาศูนยกลางของภาชนะ 
   
  จากภาพประกอบที่ 3.2 พบวาเมื่อใชสัดสวนของความสูงตอเสนผาศูนยกลาง
เพิ่มขึ้นจะทําใหอัตราเร็วในการแยกชั้นเพิ่มขึ้นดวย แตทั้งนี้ทั้งนั้น การเลือกใชขนาดภาชนะ หรือถัง
แยกที่เหมาะสมตองคํานึงถึงคากอสรางและคาใชจายในการบํารุงรักษาดวย ดังนั้นสัดสวนความสูง
ตอเสนผาศูนยกลางที่เหมาะสม คือ 10 เนื่องจากการแยกชั้นที่สัดสวนนี้มีอัตราสูงที่สุดโดยที่ยังคง
อยูในชวงสัดสวนที่เหมาะสม โดยอัตราการแยกชั้นที่สัดสวนนี้คือ 3.24 เซนติเมตร/นาที 
 
3.2 ผลการปรบัแกขอมูลทางจลนพลศาสตร 
 
  หลังจากทําการปรับแกขอมูลทางจลพนพลศาสตรจนไดผลรวมของความ
คลาดเคลื่อนกําลังสองที่นอยที่สุด มีคาเทากับ 440.15 พบวาไดขอมูลแฟคเตอรความถี่และพลังงาน
กอกัมมันตที่ใชในสมการ 2.3 ดังตารางที่ 3.1  
 



 

 

38

ตารางที่ 3.1 แสดงแฟคเตอรความถี่และคาพลังงานกอกมัมันตของปฏิกิริยาเอสเตอรฟิเคชันหลังจาก
       ไดทําการปรับแก โดยใชตัวเรงปฏิกิริยาความเขมขน 1.834% โดยน้ําหนัก 
 

β K A  (K/sec⋅m3/kmole)   E (J/mol) 
K1 777.798 41⋅374.17 1 
K2 0.0740 19879.63 

 
  ผลการปรับแกขอมูลทางจลนพลศาสตรใหคาที่แตกตางจากคาเริ่มตนที่ใชมาก (คา
เร่ิมตนแสดงในตารางที่ 2.1(Berrios et al., 2007)) เหตุที่ผลที่ไดแตกตางกันมากอาจเนื่องมาจาก
เหตุผลดังตอไปนี้ 
 
ตารางที่ 3.2 แสดงปจจัยที่อาจสงผลใหขอมูลที่ไดจากการปรับแกกับขอมูลอางอิงแตกตางกัน 
 

 Berrios และคณะ (2007) งานวิจยันี ้
1. ความเขมขนของ 
เมทานอลเปน 

กําหนดใหเปนคาคงที่ดังนัน้อัตรา
การเกิดปฏิกิริยาจึงไมขึ้นกับความ

เขมขนของเมทานอล 

ความเขมขนของเมทานอลมีผล
ตออัตราการเกดิปฏิกิริยา 

2. ความเขมขนของกรด
ไขมั นอิ ส ระ ในวั ต ถุ ดิ บ
ปอนเขา 

ประมาณ 2.5-3.5% โดยน้ําหนัก 93% โดยน้ําหนัก 

3. หนวยความเขมขน กรัม/กรัมน้ํามนั กิโลโมล/ลูกบาศกเมตร 
4. ความเขมขนของตัวเรง
ปฏิกิริยา (โดยน้ําหนัก) 5% และ 10% 1.834% 

5. หนวยของแฟคเตอรความถี่  

K1 min-1 

K2 2min
)(

g
oilgmgKOH

 2

3

3sec








m
kgmole

m
Kkgmole
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จากตารางที่ 3.2 จะพบวาความเขมขนของกรดไขมันอิสระในวัตถุดิบปอนเขาของ
งานวิจัยอางอิง (Berrios et al., 2007) ซ่ึงเปนน้ํามันดอกทานตะวันซึ่งมีปริมาณกรดไขมันอสิระต่าํอยู
แลว ในขณะเดียวกันงานวิจัยนี้ใช PFAD ซ่ึงมีปริมาณกรดไขมันอิสระสูงมาก จึงทําใหปริมาณกรด
ไขมันอิสระในวัตถุดิบมีความแตกตางกันมากดังกลาว อีกทั้งงานวิจัยนี้มีความจําเปนตองใชหนวย
ของ K1 และ K2 เปนดังแสดงในตาราง 3.2 เนื่องจาก การใสขอมูลดานจลนพลศาสตรลงใน
โปรแกรม Aspen plus มีขอจํากัดเกี่ยวกับหนวยของคาดังกลาวทําใหไมสามารถใชหนวยเดียวกัน
กับขอมูลอางอิงได 

ขอมูลจลนพลศาสตรที่ผานการปรับแกนี้ถูกนําไปใชในการจําลองกระบวนการ
เพื่อเปรียบเทียบกับผลการทดลองของ Chongkhong และคณะ (2007) ซ่ึงคําวา “ผลการทดลอง” ใน
สวนที่เกี่ยวของกับการปรับคาทางจลนพลศาสตรทั้งหมด หมายถึง ผลการทดลองของ Chongkhong 
และคณะ (2007) และผลการทดลองจะแสดงในรูปของจุดพิกัด สวนผลจากการจําลองกระบวนการ
จะถูกแสดงดวยเสน 

การเปรียบเทียบผลการทดลองกับผลที่ ไดจากแบบจําลองเมื่อใชขอมูล
จลนพลศาสตรที่ปรับคาแลวเพื่อดูผลของเวลาในการทําปฏิกิริยาที่มีตอรอยละองคประกอบ FAME 
เมื่อใชอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ที่ 5.3:1 และ 4.3:1 และใชอุณหภูมิในการทํา
ปฏิกิริยา 90 องศาเซลเซียสไดผลดังภาพประกอบที่ 3.3  
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ภาพประกอบที่ 3.3 แสดงการเปรียบเทียบระหวางผลการทดลองและผลจากการใชแบบจําลองที่
      เวลาตางๆ กัน 

 
จากภาพประกอบที่ 3.3 ผลการเปรียบเทียบพบวาแบบจําลองสามารถทํานายผล

การทดลองที่อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD 5.3:1 ไดโดยใหคา R-square เทากับ 0.7570 
และสามารถทํานายผลการทดลองที่อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD 4.3:1 ไดแมนยําโดย
ใหคา R-square เทากับ 0.9659 

การเปรียบเทียบผลการทดลองกับผลที่ ไดจากแบบจําลองเมื่อใชขอมูล
จลนพลศาสตรที่ปรับคาแลวเพื่อดูผลของอุณหภูมิในการทําปฏิกิริยาที่มีตอรอยละองคประกอบ 
FAME เมื่อใชอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ที่ 4.3:1 และ 3.4:1 และใชเวลาในการทํา
ปฏิกิริยา 2 ช่ัวโมงไดผลดังภาพประกอบที่ 3.4  

 

R2 0.9659 R2 0.7570 
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ภาพประกอบที่ 3.4 แสดงการเปรียบเทียบระหวางผลการทดลองและผลจากการใชแบบจําลองที่

อุณหภูมิตางๆ กัน 
 

จากภาพประกอบที่ 3.4 พบวาแบบจําลองสามารถใชทํานายผลการทดลองได
ตลอดชวงอุณหภูมิตั้งแต 70-100 องศาเซลเซียส ที่อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอPFAD 4.3:1 
โดยใหคา R-square เทากับ 0.7649 แตไมควรนํามาใชทํานายผลการทดลองที่อุณหภูมิต่ํากวา 90 
องศาเซลเซียส เมื่อใชอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD 3.4:1 เนื่องจากใหคาที่คลาดเคลื่อน
จากผลการทดลองไปมาก โดยทั้งชุดการทดลองใหคา R-square เพียง 0.0533 ซ่ึงอาจหมายถึงวา
ขอมูลจลนพลศาสตรนี้ไมเหมาะสมสําหรับการทํานายผลการทดลองเมื่อใชอัตราสวนเชิงโมลของ
เมทานอลตอ PFAD ต่ําๆ 
 การเปรียบเทียบผลการทดลองกับผลที่ไดจากแบบจําลองเมื่อใชขอมูลจลนพลศาสตรที่
ปรับคาแลวเพื่อดูผลของอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ที่มีตอรอยละองคประกอบ 
FAME เมื่อใชอุณหภูมิในการทําปฏิกิริยาที่ 90 องศาเซลเซียส เปนเวลา 4 ช่ัวโมงไดผลดัง
ภาพประกอบที่ 3.5  

 
   

 
 
 

R2 0.0533 R2 0.7649 
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ภาพประกอบที่ 3.5 แสดงการเปรียบเทียบระหวางผลการทดลองและผลจากการใชแบบจําลองที่
       อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ตางๆ กัน 

 
จากภาพประกอบที่ 3.5 พบวาที่อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ในชวง 

1.5:1 ถึง 4:1 แบบจําลองใหผลที่คอนขางแตกตางจากผลการทดลองสอดคลองกับผลการ
เปรียบเทียบเมื่อใชอุณหภูมิตางๆ กัน ที่วาขอมูลจลนพลศาสตรนี้ไมเหมาะสมสําหรับการทํานายผล
การทดลองเมื่อใชอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ต่ําๆ ถึงแมวาชุดการทดลองนี้ใหคา R-
square 0.7786 ก็ตาม แตความผิดพลาดสวนใหญอยูที่อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD 
ต่ําๆ ทั้งนี้อาจเนื่องมาจากการใชความเขมขนของเมทานอลต่ํา ๆ ทําใหสมมติฐานที่วา เมื่อปฏิกิริยา
ดําเนินไปความเขมขนของเมทานอลก็ยังคงไมเปลี่ยนแปลงเนื่องจากมีปริมาณเมทานอลมากเกินพอ 
นั้นไมเปนจริง และอันดับของปฏิกิริยาที่เกี่ยวของกับเมทานอล β = 1 อาจไมเหมาะสมจึงทําใหคาที่
ไดจากการจําลองกระบวนการมีความแตกตางจากผลการทดลองไปมาก 

ดวยเหตุนี้ผูวิจัยจึงไดลองทําการปรับแกขอมูลทางจลนพลศาสตรใหม โดยทําการ
ปรับแกคา β  ไปพรอมกับการปรับแกขอมูลทางจลนพลศาสตร ผลการปรับแกแสดงดังตารางที่ 3.3 
 
 
 
 

R2 = 0.7786 
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ตารางที่ 3.3 แสดงแฟคเตอรความถี่และคาพลังงานกอกัมมันตของปฏิกิริยาเอสเตอริฟเคชันหลังจาก
        ไดทําการปรับแกเปนครั้งที่ 2 
   

β K A (K/sec⋅(m3/kmole)1.114) E (J/mol) 
K1 777.79 40564.79 1.114 
K2 0.3706 20913.7 

 
  ขอมูลจลนพลศาสตรจากการปรับแกคร้ังที่ 2 (แบบจําลองที่ 2) ใหผลรวมความ
คลาดเคลื่อนเทากับ 265.26 ซ่ึงจะถูกนําไปใชในการจําลองกระบวนการไดเปน “ผลการจําลองครั้งที ่
2” เพื่อนํามาเปรียบเทียบกับผลการทดลองและผลการจําลองที่ใชขอมูลจลนพลศาสตรจากการ
ปรับแกคร้ังแรก (ผลการจําลองครั้งที่ 1) สําหรับการเปรียบเทียบผลการทดลองกับผลที่ไดจาก
แบบจําลองเมื่อใชขอมูลจลนพลศาสตรที่ปรับคาทั้งสองครั้ง เพื่อดูผลของเวลาในการทําปฏิกิริยาที่มี
ตอรอยละองคประกอบ FAME เมื่อใชอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ที่ 5.3:1 และ 4.3:1 
และใชอุณหภูมิในการทําปฏิกิริยา 90 องศาเซลเซียสไดผลดังภาพประกอบที่ 3.6  
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ภาพประกอบที่ 3.6 แสดงการเปรียบเทียบระหวางผลการทดลองและผลจากการใชแบบจําลองที่

ผานการปรับแกทั้ง 2 คร้ังที่เวลาตางๆ กัน 
 
  จากภาพประกอบที่ 3.6 ผลการจําลองครั้งที่ 1 ถูกแทนดวยเสนประ และผลการ
จําลองครั้งที่ 2 ถูกแทนดวยเสนทึบ ผลการเปรียบเทียบพบวา ที่เวลานอยกวา 60 นาที แบบจําลองที่ 
2 สามารถจําลองกระบวนการไดอยางมีความแมนยําพอสมควรสําหรับทั้งอัตราสวนเชิงโมลของ   
เมทานอลตอ PFAD เปน 5.3:1 และ 4.3:1 และยังคงมีความแมนยําในการจําลองกระบวนการอยูเมื่อ
เวลามากกวา 60 นาทีเมื่อใชอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD เปน 5.3:1  
  เปรียบเทียบผลการทดลองกับผลที่ไดจากแบบจําลองเมื่อใชขอมูลจลนพลศาสตร
ที่ปรับคาทั้งสองครั้ง เพื่อดูผลของอุณหภูมิในการทําปฏิกิริยาที่มีตอรอยละองคประกอบ FAME เมือ่
ใชอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ที่ 4.3:1 และ 3.4:1 และใชเวลาในการทําปฏิกิริยา 2 
ช่ัวโมงไดผลดังภาพประกอบที่ 3.7 
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ภาพประกอบที่ 3.7 แสดงการเปรียบเทียบระหวางผลการทดลองและผลจากการใชแบบจําลองที่

ผานการปรับแกทั้ง 2 คร้ัง ที่อุณหภูมิตางๆ กัน อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอล
ตอ PFAD ก) 4.3:1 ข) 3.4:1 

 
  จากภาพประกอบที่ 3.7 ผลการเปรียบเทียบพบวาแบบจําลองที่ 2 สามารถใช
ทํานายผลการทดลองไดตลอดชวงอุณหภูมิตั้งแต 70-100 องศาเซลเซียส ที่อัตราสวนเชิงโมลของ  
เมทานอลตอ PFAD 3.4:1 ถึงแมจะใหผลการทํานายที่อุณหภูมิชวง 90-100 องศาเซลเซียส ที่
อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD 4.3:1 ไดไมดีนัก แตโดยภาพรวมแลวผลความผิดพลาด
นอยกวาการใชแบบจําลองที่ 1 ในการจําลองกระบวนการ 
 เปรียบเทียบผลการทดลองกับผลที่ไดจากแบบจําลองเมื่อใชขอมูลจลนพลศาสตรที่ปรับคา
ทั้งสองครั้ง เพื่อดูผลของอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ที่มีตอรอยละองคประกอบ 
FAME เมื่อใชอุณหภูมิในการทําปฏิกิริยาที่ 90 องศาเซลเซียส เปนเวลา 4 ช่ัวโมง ไดผลดัง
ภาพประกอบที่ 3.8 
 

ก) 

ข) 

R2 = 0.7649 

R2 = 0.3915 

R2 = 0.0533 

R2 = 0.6218 
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ภาพประกอบที่ 3.8 แสดงการเปรียบเทียบระหวางผลการทดลองและผลจากการใชแบบจําลองที่

อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ตางๆ กัน 
 
  จากภาพประกอบที่ 3.8 ผลการเปรียบเทียบพบวาแบบจําลองที่ 2 สามารถจําลอง
กระบวนการแมนยํากวาแบบจําลองที่ 1 ในทุกคาอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD 
โดยเฉพาะในชวงอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ระหวาง 1.5:1 ถึง 3.5:1 แบบจําลองที่ 
2 สามารถจําลองกระบวนการไดแมนยํากวาแบบจําลองที่ 1 อยางเห็นไดชัด ทั้งอาจเนื่องมาจาก
อันดับปฏิกิริยาที่เกี่ยวของกับเมทานอลที่เปลี่ยนไปทําใหความเขมขนของเมทานอลมีผลตอรอยละ
องคประกอบ FAME ในการจําลองมากขึ้น 
  โดยรวมแลวการใชแบบจําลองที่สองใหผลที่แมนยํากวาการใชแบบจําลองที่หนึ่ง
ซ่ึงภาพรวมของความแมนยําแสดงดังตารางที่ 3.4 

R2 = 0.7786 
 
                      
                   R2 = 0.9645 
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ตารางที่ 3.4 เปรียบเทียบความคลาดเคลื่อนจากแบบจําลองทั้งสอง 
 

ผลรวมความคลาดเคลื่อนของ
การปรับแก R-square ของการปรับแก 

ผลของปจจัยดาน 
แบบจําลอง 

ที่ 1 
แบบจําลอง 

ที่ 2 
แบบจําลอง 

ที่ 1 
แบบจําลอง 

ที่ 2 
5.3:1 0.7570 0.9443 1. เวลา 
4.3:1 

4.58 28.44 
0.9659 0.7633 

4.3:1 0.7649 0.3915 2. อุณหภูม ิ
3.4:1 

60.61 60.71 
0.0533 0.6218 

3. ปริมาณเมทานอล 374.96 144.11 0.7786 0.9645 
ผลรวมความคลาดเคลื่อน 
คาเฉลี่ย R-square 

440.15 
- 

233.26 
- 

- 
0.6639 

- 
0.7371 

 
3.3 ผลการออกแบบกระบวนการ 
 
  แบบจําลองโรงงานผลิตไบโอดีเซลแบบตอเนื่องที่ใชโปรแกรม Aspen plus ชวย
ในการออกแบบ โดยมีสารตั้งตนคือกรดโอเลอิกเปนตัวแทนของ PFAD ปาลม (PFAD) และเมทา
นอล ทั้งที่ในความเปนจริง กรดไขมันอิสระที่มีมากที่สุดในน้ํามันจากปาลมคือกรดปาลมมิติก แต
เมื่อในโปรแกรม Aspen plus ไมมีสารนี้ อีกทั้งเมื่อผูวิจัยไดทําการจําลองสารนี้ขึ้นเองในโปรแกรม 
พบวา เกิดความผิดพลาด (Error) ขึ้น ไมสามารถทําการจําลองกระบวนการตอได จึงทําใหตอง
เลือกใชกรดโอเลอิกแทน ผลการออกแบบกระบวนการแสดงในภาพประกอบที่ 3.9  
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ภาพประกอบที่ 3.9 แสดงแบบจําลองกระบวนการผลิตไบโอดีเซลแบบตอเนื่องจาก PFAD 
 
  3.3.1 ถังปฏิกรณที่ 1  

กระบวนการเริ่มตนที่ REACTOR 1 โดยมีกระแสปอนเขาคือ PFAD FRH-PFAD 
ที่ผานการใหความรอนที่หนวย PREHEAT จนมีอุณหภูมิ 60 องศาเซลเซียส สวนกระแสอื่น 
กําหนดใหอุณหภูมิเขาถังปฏิกรณที่ 25 องศาเซลเซียสทั้งหมด คือ กรดซัลฟวริกซึ่งใชเปนตัวเรง
ปฏิกิริยาจากกระแส FRH-SUL และเมทานอลซึ่งมีทั้งเมทานอลใหม FRH-MET1 และ   เมทานอลที่
ไดจากการนํากลับมาใชใหม MET-PHE2 ชนิดของถังปฏิกรณ REACTOR 1 เปนแบบ RCSTR 
ภายในถังปฏิกรณสามารถเกิดขึ้นไดทั้งวัฏภาคของเหลวและแกส กําหนดใหปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นมี
เพียงปฏิกิริยาเอสเตอริฟเคชันเทานั้น ความดันภายในถังกําหนดใหเทากับสูงกวาความดันไอของเม-
ทานอลบริสุทธิ์ที่อุณหภูมินั้นๆ เพื่อใหเมทานอลยังคงเปนของเหลวอยูเมื่ออุณหภูมิสูง เนื่องจาก
ปฏิกิริยาเกิดขึ้นในเฉพาะวัฏภาคของของเหลวเทานั้น ไดผลิตภัณฑ PRO1 

 
3.3.2 การแยกวัฏภาคเมทานอล-น้ํา  
กระแสผลิตภัณฑ PRO1 ถูกนําไปแยกเมทานอลและน้ําที่เกิดขึ้นซึ่งเปนผลพลอย

ไดของปฏิกิริยาเอสเตอริฟเคชันออกที่หนวย DECANT1 ซ่ึงกําหนดใหสามารถแยกน้ําและ           
เมทานอลออกได 99% กระแสที่ออกทางดานบนคือ MET-PHE1 ประกอบไปดวย น้ํา เมทานอล
และกรดซัลฟวริก สวนกระแสที่ออกทางดานลางคือ FAME-PH1 จะถูกนําไปทําใหเปนกลางตอไป 
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3.3.3 การกลั่นแยกเมทานอล คร้ังที่1 
การกลั่นแยกคืนเมทานอลเกิดขึ้นที่หนวย SEP1 ซ่ึงเปนหอกลั่นแบบ RadFrac โดย

มีสมมติฐานวากระแสปอนเขามีเพียงเมทานอลและน้ําเทานั้น ใชคาเริ่มตนตางๆ ดังนี้  
1) จํานวนสเตจ 9 (รวมรีบอยลเลอรและและคอนเดนเซอร) 
2) ปอนสารเขาที่สเตจที่ 5 (นับคอนเดนเซอรเปนสเตจที่ 1) 
3) สัดสวนรีฟลักซ คือ 0.93 

  หลังจากทําการจําลองกระบวนการจึงไดปรับเปลี่ยนคาดังกลาวเพื่อความเหมาะสม
ดังนี้ 

1) จํานวนสเตจ 8 (รวมรีบอยลเลอรและและคอนเดนเซอร) 
2) ปอนสารเขาที่สเตจที่ 5 (นับคอนเดนเซอรเปนสเตจที่ 1) 
3) สัดสวนรีฟลักซ ขึ้นอยูกับปริมาณเมทานอลที่ปอนเขากระบวนการ คือ เมื่อใช

อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD เปน 4:1 6:1 และ 8:1 จะใชสัดสวน
รีฟลักซเปน 1.8 1.5 และ 1.3  ตามลําดับ ดังแสดงในภาพประกอบที่ 3.10 ก) 
3.10 ข) และ 3.10  ค) ตามลําดับ 
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Molar ratio of MeOH to PFAD 6:1
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Molar ratio of MeOH to PFAD 8:1
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ภาพประกอบที่  3.10 สัดสวนรีฟลักซที่เหมาะสมสําหรับที่สัดสวนเชิงโมลเมทานอลตอ PFAD ก) 
4:1 ข) 6:1 และ ค) 8:1 
 

ค) 

ข) 

ก) 
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  ผลิตภัณฑที่ไดจากการกลั่นคือเมทานอล 99% ที่กระแส MET-PHE2 ของเสีย 
WASTE1 ออกทางดานลาง  
 
  3.3.4 การทําใหเปนกลาง  
  กระแสลางของหนวย DECANT1 คือ FAME-PH1 ถูกนําไปทําใหเปนกลางที่
หนวย NEUTRAL เพื่อกําจัดกรดที่เหลือออก โดยใชสารละลายโซเดียมไฮดรอกไซด ความเขมขน 
3 โมลตอลิตร โดยใชปริมาณ 10.24% ของสารปอนเขา ที่อุณหภูมิ 80 องศาเซลเซียส  
 
  3.3.5 ถังปฏิกรณที่ 2 
  ผลิตภัณฑที่ผานการทําใหเปนกลางซึ่งยังคงมีไตรกลีเซอไรดเหลืออยู ถูกนําไป
ทําฏิกิริยาทรานสเอสเตอริฟเคชันในถังปฏิกรณ REACTOR 2 ซ่ึงเปนถังปฏิกรณแบบ RStoic 
กําหนดคาการเปลี่ยนแตละปฏิกิริยาคือ ไตรกลีเซอไรดเปนไดกลีเซอไรด ไดกลีเซอไรดเปนโมโน-
กลีเซอไรด และ โมโนกลีเซอไรดเปนเอสเตอร มีคาเทากัน เทากับ 0.98 โดยปฏิกิริยาเกิดขึ้นเปน
แบบอนุกรม ความดันภายในถังปฏิกรณเทากับ 1 บรรยากาศ สารที่ปอนเขา REACTOR2 นี้
ประกอบดวย โปตัสเซียมไฮดรอกไซดจากกระแส FRH-KOH และเมทานอลจากกระแส FRH-
MET2 ซ่ึงเปนเมทานอลใหมและกระแส MET-PHE4 ซ่ึงเปนเมทานอลที่ไดจากการนํากลับมาใช
ใหม ผลิตภัณฑที่ออกจาก REACTOR2 คือ กระแส PRO4  
 
  3.3.6. การแยกกลีเซอรอล 
  กระแส PRO4 ถูกนําไปแยกกลีเซอรอลลออกจากวัฏภาคเมทิลเอสเตอรที่หนวย 
DECANT 2 โดยกําหนดใหประสิทธิภาพในการแยกกลีเซอรอลออกจากวัฏภาคเมทิลเอสเตอรเปน 
99% กระแสที่ออกทางดานลางของหนวยนี้คือกระแส GLROL-PH ซ่ึงมีความหนาแนนสูงกวาโดย
กลีเซอรอลเปนองคประกอบหลัก สวนไบโอดีเซลที่ไดออกไปทางดานบนคือกระแส FAME-PH3 
ในกระแสนี้ยังคงมีเมทานอลที่เหลือจากการทําปฏิกิริยาอยู 
 

3.3.7 การกลั่นแยกเมทานอล คร้ังที่ 2 
  กระแส FAME-PH3 ถูกนําไปทําการกลั่นแยกเมทานอลกลับในหนวย SEP2 ซ่ึง
เปนหอกลั่นแบบ RadFrac ที่เปนสุญญากาศ โดยความดันในหอกลั่นเปน 0.1 บรรยากาศ เพื่อให
อุณหภูมิที่ใชไมสูงจนเกินไปปองกันไมใหไบโอดีเซลที่ไดมีสีคลํ้า เมทานอลที่กล่ันไดจะถูกนํา
กลับไปใชใหมอีกครั้ง MET-PHE3 สวนไบโอดีเซลที่ได FAME-PH4 จะถูกนําไปลางตอไป 
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  3.3.8 การแยกสิ่งปนเปอนออก 
  ไบโอดีเซลที่กระแส FAME-PH4 ถูกนําไปลางดวยน้ําอุนที่หนวย WASHING เพื่อ
ลางเอาสิ่งปนเปอนอื่นๆ ออก ดวยน้ําอุน 50 องศาเซลเซียส ปริมาตรเทากับปริมาตรของกระแส 
FAME-PH4 จากนั้นจึงนําไปเขาหอดูดซับน้ําดวยเกลือ SALT-ABS จึงไดผลิตภัณฑสุดทายคือ
กระแส PRO8   
   
3.4 ผลการจําลองกระบวนการ 
  

3.4.1 ผลของอัตราสวนเชิงโมลระหวางเมทานอลตอสวนกลั่นกรด 
ปฏิกิริยาเอสเตอริฟเคชันถูกจําลองขึ้นเมื่อใชเวลาในการทําปฏิกิริยา 120 นาที ดวย

การทําปฏิกิริยาที่อุณหภูมิตางๆกันตั้งแต 40-100 องศาเซลเซียส ผลของอัตราสวนเชิงโมลระหวาง 
เมทานอลตอสวนกลั่นแสดงไดดังภาพประกอบที่ 3.11  
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ภาพประกอบที่ 3.11 แสดงผลของอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ที่อุณหภูมิตาง ๆ 
 

จากภาพประกอบที่ 3.11 พบวาสามารถแบงชวงของผลการจําลองไดเปนสองชวง 
คือ ชวงที่ 1 ที่อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ในชวง 1:1-4:1 ในชวงนี้อัตราการ
เปลี่ยนแปลงของรอยละ FAME ที่ไดตออัตราสวนระหวางโมลของเมทานอลตอ PFAD คอนขางสูง 
สังเกตไดจากการเพิ่มขึ้นของอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD เพียงเล็กนอยกลับสงผลให
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ปริมาณเอสเตอรเพิ่มขึ้นเปนอยางมาก ทั้งนี้เนื่องมาจากที่ปริมาณเมทานอลนอย ๆ โอกาสที่โมเลกุล
ของเมทานอลจะเขาชนเพื่อทําปฏิกิริยากับกรดไขมันอิสระมีนอย แตเมื่อเพิ่มปริมาณเมทานอลเพียง
เล็กนอยก็ทําใหความนาจะเปนที่โมเลกุลของเมทานอลจะเขาชนเพื่อทําปฏิกิริยากับกรดไขมันอิสระ
เพิ่มมากขึ้นเปนอยางมาก สวนชวงที่ 2 คือ ที่อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD อยูในชวง 
4:1-14:1 ปริมาณเอสเตอรคอนขางสูงโดยปริมาณเอสเตอรจะเพิ่มขึ้นไมมากนักเมื่อเพิ่มอัตราสวน
เชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD เนื่องจากการเพิ่มปริมาณเมทานอลทําใหโอกาสที่โมเลกุล            
เมทานอลจะเขาทําปฏิกิริยากับกรดไขมันอิสระเพิ่มขึ้นเพียงเล็กนอยเทานั้น อยางไรก็ตาม การใช
อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ที่มากกวา 8:1 อาจไมเหมาะสมนักเนื่องจากการใช
ปริมาณเมทานอลที่มากเกินไปจะทําใหตองใชพลังงานมากในการแยกคืนเมทานอลกลับมาใชใหม 
และยิ่งใชปริมาณเมทานอลมากขึ้นเทาใด คาใชจายดานพลังงานก็จะยิ่งเพิ่มมากขึ้น โดยที่ไมได
สงผลตอปริมาณเอสเตอรที่ผลิตไดมากนักจึงอาจทําใหไมคุมคาตอคาใชจายที่ตองเสียไป ในทาง
กลับกันหากใชอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ต่ํากวา 4:1 เอสเตอรที่ผลิตไดจะมีปริมาณ
ต่ําจนเกินไป ซ่ึงหมายถึงปริมาณกรดไขมันอิสระที่ทําปฏิกิริยาเปนเอสเตอรมีนอย สงผลใหยังคงมี
กรดไขมันอิสระหลงเหลือในกระแสผลิตภัณฑเปนจํานวนมากทําใหไมสามารถนําไปทําปฏิกิริยา 
ทรานสเอสเตอริฟเคชันตอไดเนื่องจากกรดไขมันอิสระที่มีปริมาณมากจะสงผลเสียตอปฏิกิริยา ทํา
ใหตองมีหนวยกระบวนการสําหรับกําจัดหรือลดกรดไขมันอิสระ อันจะทําใหเปนการสิ้นเปลือง
คาใชจายในการดําเนินการและทําใหกระบวนการผลิตมีความซับซอนมากยิ่งขึ้น ดังนั้นชวง
อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ที่เหมาะสมสําหรับทําปฏิกิริยาเอสเตอริฟเคชันคือ 4:1-
8:1 
 
 3.4.2 ผลของอุณหภูมิ ในการทําปฏิกิริยา 

ปฏิกิริยาเอสเตอริฟเคชันถูกจําลองขึ้นเมื่อใชเวลาในการทําปฏิกิริยา 120 นาที ผล
ของอุณหภูมิในการทําปฏิกิริยาดังที่ไดแสดงขางตนในภาพประกอบที่ 3.11 จากผลการจําลอง
กระบวนการพบวาเมื่ออุณหภูมิในการทําปฏิกิริยาเพิ่มขึ้นปริมาณเอสเตอรที่ไดจะเพิ่มขึ้นเนื่องจาก
ปฏิกิริยาเอสเตอริฟเคชันแบบไปขางหนาเปนปฏิกิริยาแบบดูดความรอน โดยเมื่อใชอุณหภูมิในการ
ทําปฏิกิริยาต่ํา เชนที่ 40 องศาเซลเซียส มีอิทธิพลตอปฏิกิริยามากกวาที่อุณหภูมิสูง ทั้งนี้อาจ
เนื่องมาจาก ที่อุณหภูมิต่ําโมเลกุลของสารไดรับพลังงานต่ําและไมมากพอที่จะทําใหเกิดการ
เคลื่อนที่มาชนกันอยางทั่วถึง เมื่อเพิ่มอุณหภูมิขึ้นเพียงเล็กนอย โมเลกุลของสารมีการเคลื่อนที่มา
ชนกันมากขึ้น ทําใหปฏิกิริยาเกิดไดดีขึ้นอยางชัดเจน แตเมื่อเพิ่มอุณหภูมิสูงขึ้นไปเรื่อยๆ จนถึง
อุณหภูมิหนึ่ง พบวาอุณหภูมิกลับมีผลตอปฏิกิริยานอยลง เนื่องจากที่อุณหภูมิสูงกวาอุณหภูมิคา
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ดังกลาว โมเลกุลของสารสามารถเคลื่อนที่ไปชนกันไดอยางรวดเร็วอยูแลว ถึงแมวาจะทําการเพิ่ม
อุณหภูมิใหสูงขึ้นแตโอกาสที่สารจะเคลื่อนที่ไปทําปฏิกิริยากันจะเพิ่มขึ้นไมมากนักสงผลให
ปฏิกิริยาเกิดไดดีขึ้นเพียงเล็กนอยเทานั้น ดวยเหตุนี้จึงทําใหอัตราการเพิ่มขึ้นของปริมาณเอสเตอร
ลดลงเมื่อใชอุณหภูมิสูงขึ้น เมื่อพิจารณาผลของอุณหภูมิในชวงอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ 
PFADเปน 4:1-8:1 จะพบวาหากใชอุณหภูมิที่ใชในการทําปฏิกิริยาต่ํากวา 70 องศา-เซลเซียส อาจทํา
ใหไดปริมาณเอสเตอรนอยจนเกินไป ดังนั้นชวงของอุณหภูมิที่เหมาะสมสําหรับทําปฏิกิริยาเอสเต
อริฟเคชันควรอยูในชวง 70-100 องศาเซลเซียส 
 
 3.4.3 ผลของเวลาในการทําปฏิกิริยา 
  การจําลองกระบวนการถูกทําในชวงอุณหภูมิ 70-100 องศาเซลเซียสเนื่องจากเปน
ชวงอุณหภูมิที่เหมาะสมดังที่ไดกลาวไวแลวขางตน อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD เปน 
6:1 ซ่ึงเปนคากลางระหวาง 4:1 และ 8:1 ผลของเวลาในการทําปฏิกิริยาแสดงไดดังภาพประกอบที่ 
3.12 
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ภาพประกอบที่ 3.12 ผลของเวลาในการทําปฏิกิริยา 
 
  จากภาพประกอบที่ 3.12 พบวาปฏิกิริยาดําเนินไปอยางรวดเร็วในระยะเวลาอันสั้น 
โดยผลิตภัณฑมีปริมาณเอสเตอรมากวา 75% ภายในระยะเวลาเพียงแค 10 นาที หลังจากนั้น
ปฏิกิริยาที่เกิดขึ้นจะชาลง ทั้งนี้อาจเนื่องมาจากเมื่อใชเวลาในการทําปฏิกิริยาสั้นๆ ทําใหโอกาสที่
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โมเลกุลของสารจะเขาทําปฏิกิริยากันมีนอย เมื่อใชเวลานานขึ้นโอกาสที่โมเลกุลของสารจะเขาทํา
ปฏิกิริยากันมีมากขึ้นทําใหไดปริมาณเอสเตอรมากขึ้น แตเมื่อใชเวลาในการทําปฏิกิริยามากเกิน
ระดับหนึ่ง (80 นาที) โอกาสที่สารจะเขาทําปฏิกิริยาจะลดลง เนื่องจากสารสวนใหญไดทําปฏิกิริยา
ไปแลว เหลือเพียงสวนนอยเทานั้นที่ยังไมไดเขาทําปฏิกิริยา ทําใหโมเลกุลของสารที่ยังไมไดทํา
ปฏิกิริยามีโอกาสเคลื่อนที่ชนกันนอยลง แมวาจะใชระยะเวลาในการทําปฏิกิริยามากถึง 120 นาที ดู
เหมือนวาปฏิกิริยายังไมเขาสูสมดุลอยางสมบูรณ แตปริมาณเอสเตอรที่ไดเพิ่มขึ้นเพียงเล็กนอยเมื่อ
ใชระยะเวลาในการทําปฏิกิริยามากกวา 80 นาที ดังนั้นควรใชเวลาในการทําปฏิกิริยาไมเกิน 80 นาท ี
แตก็ไมควรนอยกวา 40 นาทีเนื่องจากเอสเตอรที่ไดเมื่อใชเวลานอยกวา 40 นาที มีปริมาณนอย
จนเกินไป 
  อยางไรก็ตามเมื่อพิจารณาที่สภาวะใกลเคียงกันพบวา เอสเตอรที่ผลิตไดจากการ
จําลองกระบวนการมีปริมาณนอยกวาผลการทดลองของ Chongkhong et al. (2007) ทั้งนี้อาจ
เนื่องมาจากในถังปฏิกรณไมได เกิดปฏิกิ ริยา เอสเตอริฟ เคชันเพียงปฏิกิ ริยา เดียว  แตมี
ปฏิกิริยาขางเคียง คือ ปฏิกิริยาทรานสเอสเตอริฟเคชันขึ้นดวย สงผลใหการจําลองกระบวนการ
แตกตางออกไปจากผลการทดลอง 
 
 3.4.4 สภาวะที่เหมาะสมในการทําปฏิกิริยาเอสเตอริฟเคชัน 
  ผลของอุณหภูมิในชวง 70-100 องศาเซลเซียส เวลา 40-80 นาที ที่มีตอตนทุนการ
ผลิตตอ 1 กิโลกรัมเอสเตอรเมื่อใช อัตราสวนระหวางเมทานอลตอ PFAD 4:1 6:1 และ 8:1 แสดงดัง
ภาพประกอบที่ 3.13 ก) 3.13 ข) และ 3.13 ค) ตามลําดับ 
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ภาพประกอบที่ 3.13 ผลของตัวแปรตางๆ ตอตนทุนในการผลิตที่อัตราสวนเชิงโมลระหวางเมทา-

นอลตอ PFAD ก 4:1 ข 6:1 และ ค 8:1  
 
  จากภาพประกอบที่ 3.13 เมื่อเปรียบเทียบตนทุนที่แตละอัตราสวนระหวาง           
เมทานอลตอ PFAD พบวา อัตราสวนที่ทําใหตนทุนในการผลิตต่ําที่สุดคือ 6:1 และสภาวะที่ทําให
ตนทุนการผลิตต่ําที่สุด คือ อุณหภูมิ 100 องศาเซลเซียส และเวลา 80 นาที โดยมีตนทุนอยูที่ 24.66 
บาท/กิโลกรัมไบโอดีเซล* งานวิจัยนี้อาจใหผลที่คลาดเคลื่อนจากความเปนจริงได เนื่องจาก 
  1) สมมติฐานที่วาในถังปฏิกรณที่ 1 ไมเกิดปฏิกิริยาทรานสเอสเตอริฟเคชัน ทําให
ปริมาณเมทานอลที่เหมาะสมต่ําลง (ในความเปนจริง คือ ปฏิกิริยาทรานสเอสเตอริฟเคชันสามารถ
เกิดขึ้นไดในขั้นตอนนี้) 
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  2) ในงานวิจัยนี้มีการสูญเสียเมทิลเอสเตอรและเมทานอลในกระบวนการนอยมาก 
ซ่ึงในการทําการทดลองจริงยอมมีการสูญเสียมากกวา  
  3) ประสิทธิภาพของอุปกรณตางๆ ในการจําลองกระบวนการมีประสิทธิภาพ 
100% ซ่ึงในการทดลองจริงไมเปนเชนนั้น 
(*หมายเหตุ ตนทุนดังกลาวเปนตนทุนรวมทั้งวัตถุดิบ พลังงาน และอุปกรณหลัก 4 หนวยเทานั้น 
ไมรวมคาใชจายอื่น เชน คาแรงงาน เปนตน)  
 
3.5 ผลการออกแบบอุปกรณ 
   
  หลังจากทําการศึกษาสภาวะที่เหมาะสมในการดําเนินการผลิต ทําใหทราบขอมูลที่
จําเปนตอการออกแบบ  โดยอุปกรณแตละชนิดมีรายละเอียดดังตารางที่ 3.5 
 
ตารางที่ 3.5 รายละเอียดอุปกรณ 
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ถังปฏิกรณที่ 1 10.46* สแตนเลสสตีล 316 4.5 130 - 
ถังปฏิกรณที่ 2 4.00* สแตนเลสสตีล 316 1 90 - 
หอกลั่นที่ 1 0.87** สแตนเลสสตีล 316 1 300 Sieve tray (8) 
หอกลั่นที่ 1 0.32** สแตนเลสสตีล 316 0.1 100 Sieve tray (8) 
หมายเหตุ * หนวยของปริมาตร (ลูกบาศกเมตร) 
    ** หนวยของเสนผาศูนยกลาง (เมตร) 
 
3.6 ผลการประเมินตนทุนการผลิต 
 
  จากการศึกษาสภาวะที่เหมาะสมในการผลิต ทําใหสามารถประเมินตนทุนในการ
ผลิตไบโอดีเซลจาก PFAD ที่กําลังการผลิต PFAD ปอนเขา 100,000 ลิตร/วัน (ปริมาตรที่
อุณหภูมิหอง 25 องศาเซลเซียส) โดยสามารถผลิตไบโอดีเซลได 84,084 กิโลกรัม และมี
องคประกอบของเมทิลเอสเตอร 99.7 % โดยน้ําหนัก ตนทุนในการผลิตแสดงในตารางที่ 3.6  
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ตารางที่ 3.6 คาใชจายในการผลิตไบโอดีเซล  
 
 คาใชจาย (บาท) 

PFAD 1,607,651.53 
เมทานอล 232,668.82 
โปตัสเซียมไฮดรอกไซด 2,480.69 
กรดซัลฟวริก 23,032.37 

วัตถุดิบ* 

โซเดียมไฮดรอกไซด 20,607.74 
ถังปฏิกรณที่ 1 29,643.27 
ถังปฏิกรณที่ 2 3,485.45 
หอกล่ันที่ 1 106,857.08 
หอกล่ันที่ 2 26,279.24 
Preheater  4,841.42 
สารละลายโซเดียมไฮดรอกไซด 849.27 

พลังงานที่ใหแก* 

น้ําลาง 9,495.00 
ถังปฏิกรณที่ 1 5,115,783 
ถังปฏิกรณที่ 2 1,751,116 
หอกล่ันที่ 1 1,219,844 

อุปกรณ** 

หอกล่ันที่ 2 1,031,233 
หมายเหตุ เมื่อใชสภาวะของถังปฏิกรณ 1 คือ 100 องศาเซลเซียส 80 นาที สัดสวนเมทานอลตอ 
     PFAD 6:1  
     * คาใชจายตอวัน 
     ** ราคาในการสรางอุปกรณซ่ึงมีอายุการใชงานนาน 11 ป 
 
  จากตารางที่ 3.6 สามารถคิดเปนสัดสวนตนทุนไดดังแสดงในภาพประกอบที่ 3.14 
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 PFAD
77.91%
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Energy
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ภาพประกอบที่ 3.14 แสดงสัดสวนของตนทุนการผลิตตอกิโลกรัมไบโอดีเซล 
 
  จากภาพประกอบที่ 3.14 แสดงใหเห็นวาตนทุนดานวัตถุดิบเปนตนทุนหลักของ
การผลิตไบโอดีเซล โดยเปนคา PFAD 77.91% เมทานอล 11.28% และสารอื่นๆ อีก 1.74 % เมื่อ
รวมตนทุนดานวัตถุดิบจะพบวาคิดเปน 90.93% ของตนทุนทั้งหมด ใชตนทุนดานพลังงาน 8.79% 
ของตนทุนทั้งหมด นี่เปนสิ่งที่จะชวยยืนยันไดวาการลดตนทุนดานวัตถุดิบจะชวยลดตนทนุโดยรวม
ของการผลิตไบโอดีเซลได โดยจากการศึกษาที่ผานมาทําใหทราบวายิ่งใชเวลานานขึ้นจะยิ่งทําให
ตนทุนในการผลิตต่ําลง ผูวิจัยจึงไดทดลองขยายขอบเขตของระยะเวลาในการทําปฏิกิริยาออกไป 
รวมถึงปรับอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ใหละเอียดขึ้น โดยศึกษาที่อุณหภูมิ 100 
องศาเซลเซียส พบวาไดผลดังแสดงในภาพประกอบที่ 3.15 
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ภาพประกอบที่ 3.15 แสดงตนทุนการผลิตที่อุณหภูมิ 100 องศาเซลเซียส 
 
  จากภาพประกอบที่ 3.15 พบวาเมื่อใชระยะเวลาในการทําปฏิกิริยานานขึ้นจะชวย
ลดปริมาณเมทานอลที่ตองใชลงได โดยจะเห็นไดวาที่เวลา 40 อัตราสวนเมทานอลที่ใหตนทุนต่ํา
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ที่สุดคือ 6:1 แตเมื่อระยะเวลาผานไปมากกวา 130 นาทีจะพบวาการลดปริมาณเมทานอลลงจะชวย
ลดตนทุนการผลิตลงได จนเมื่อเวลาในการทําปฏิกิริยาเปน 300 นาที การใชอัตราสวนเมทานอล 5:1 
ทําใหตนทุนการผลิตต่ํากวาเมื่อใชเมทานอลที่อัตราสวน 6:1 อยางเห็นไดชัด  
  เมื่อพิจารณาเปรียบเทียบกันในกลุมปจจัยที่ทําการศึกษา คือ อัตราสวนเชิงโมลของ
เมทานอลตอ PFAD อุณหภูมิในการทําปฏิกิริยา และ เวลาในการทําปฏิกิริยาจะพบวา ตัวแปรที่
สําคัญที่สุด คือ อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ดังแสดงในภาพประกอบที่ 3.16 
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ภาพประกอบที่ 3.16 ผลของอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ที่มีตอตนทุน 
 
  จากภาพประกอบที่ 3.16 เปนผลของอัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD ที่
มีตอตนทุนที่อุณหภูมิ 100 องศาเซลเซียส เวลาในการทําปฏิกิริยา 80 นาที พบวาอัตราสวนเชิง      
โมลของเมทานอลตอ PFAD ที่เพิ่มขึ้นมีผลใหตองใชพลังงานในการใหความรอนแกถังปฏิกรณ
เพิ่มขึ้นและใชพลังงานในการกลั่นแยกเพิ่มขึ้นอยางมาก อีกทั้งยังสงผลใหราคาถังปฏิกรณและหอ 
กล่ันเพิ่มขึ้นอีกดวยเนื่องจากปริมาณเมทานอลที่เพิ่มขึ้นสงผลใหปริมาณสารในถังปฏิกรณเพิ่มขึ้น 
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ถังปฏิกรณที่ใชจึงตองมีขนาดใหญขึ้น และปริมาณเมทานอลที่แยกชั้นออกจากวัฏภาคไบโอดีเซลมี
มากขึ้นทําใหตองใชหอกล่ันที่มีขนาดใหญขึ้นตามไปดวย 
  ตัวแปรที่สําคัญรองลงมาคืออุณหภูมิในการทําปฏิกิริยา เนื่องจากมีผลอยางมากตอ
คาใชจายในการใหความรอนแกถังปฏิกรณแตมีผลตอตนทุนสวนอื่นไมมากนัก ดังแสดงใน
ภาพประกอบที่ 3.17 
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ภาพประกอบที่ 3.17 ผลของอุณหภูมิที่มีตอตนทุน 
 
  จากภาพประกอบที่ 3.17 เปนผลของอุณหภูมิที่มีตอตนทุน ที่อัตราสวนเชิง         
โมลของเมทานอลตอ PFAD 6:1 เวลาในการทําปฏิกิริยา 80 นาที พบวาอุณหภูมิที่ใชทําปฏิกิริยา  
เอสเตอริฟเคชันมีผลตอพลังงานสําหรับใหความรอนแกถังปฏิกรณเปนอยางมาก สําหรับที่อุณหภูมิ 
70 องศาเซลเซียส จะเห็นไดวาราคาถังปฏิกรณต่ํากวาที่อุณหภูมิอ่ืนมาก ทั้งนี้เนื่องจากอุณหภูมิใน
การออกแบบซึ่งมีคาเทากับอุณหภูมิสูงสุดที่ใชบวกเพิ่มไปอีก 30 องศาเซลเซียส (สุธรรม, 2550) ทํา
ใหที่อุณหภูมิ 70 องศาเซลเซียส มีอุณหภูมิในการออกแบบเทากับ 100 องศาเซลเซียส ซ่ึงใชคา fT 
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เทากับ 1 สวนที่อุณหภูมิสูงกวานั้นจะใชคา  fT เทากับ 1.6 จึงทําใหมีราคาสูงกวา สําหรับสวนของ
หอกล่ันนั้นเนื่องจากการใชอุณหภูมิในการทําปฏิกิริยาที่สูงขึ้นทําใหเกิดเอสเตอรมากขึ้น สงผลใหมี
การใช เมทานอลไปมากขึ้นเชนกัน เมทานอลสวนที่เหลือจากการทําปฏิกิริยาจึงนอยลง พลังงานที่
ใชในการกลั่นแยกเมทานอลจึงนอยลงและหอกลั่นมีขนาดเล็กลง 
  สําหรับผลของเวลาในการทําปฏิกิริยาที่มีตอตนทุนการผลิตนั้นแสดงไดดัง
ภาพประกอบที่ 3.18 
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ภาพประกอบที่ 3.18 ผลของเวลาในการทําปฏิกิริยาที่มีตอตนทุน 
 
  จากภาพประกอบที่ 3.18 เปนผลของเวลาในการทําปฏิกิริยาที่มีตอตนทุนที่
อุณหภูมิ 100 องศาเซลเซียส อัตราสวนเชิงโมลของเมทานอลตอ PFAD 6:1 พบวาเวลาในการทํา
ปฏิกิริยาสงผลอยางมากตอราคาถังปฏิกรณ เนื่องจากหากใชเวลาในการทําปฏิกิริยานานขึ้นจะสงผล
ใหตองใชถังปฏิกรณที่มีขนาดใหญขึ้น แตกลับทําใหพลังงานที่ใชตอกิโลกรัมไบโอดีเซลลดลง
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เล็กนอยเนื่องจากเมื่อใชเวลาในการทําปฏิกิริยานานขึ้น ทําใหเกิดปฏิกิริยาไดเอสเตอรเปนผลิตภัณฑ
มากขึ้นดวย สวนคาใชจายดานพลังงานในการใหความรอนแกหอกล่ัน และราคาหอกลั่นนั้น พบวา 
เมื่อใชเวลาในการทําปฏิกิริยานานขึ้นทําใหไดเอสเตอรปริมาณมากขึ้น ปริมาณเมทานอลที่เหลือจาก
การทําปฏิกิริยามีปริมาณนอยลงทําใหใชพลังงานในการกลั่นแยกเมทานอลนอยลงและขนาดของ
หอกล่ันเล็กลงเล็กนอย 
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�������������� !�"�����#���	
�����PFAD(����)(��������*��+,� � +��!- 
 

4.1.1 ������������������� 
���� ���/��+�����0*�����,��+-����1��/�#*,�,�*+23�4�������-�-���!


�/���(��!1�-�� ,�+-�(����6��*#�(+ (#*�4*��(7��#��(���#��7�,8�����!
�/���(��,7#��#*�
� !,*�+�4	� 5-10  � ,�!
(+ (#*�4*��(7��#��(���#��7�,8�����!
 �/���(� 4	� 10 ��	
�����/�
�+�����0*�����,��+-���0*�!
(�  � ,�!�+�����0* 3.24 �"�������/���! 

 
4.1.2 ��
��������� ������!"�#����$ 
 ��������+����1���7�����������(��8��*#� 4*���1��1��1����������!���#�

�2�����,��,#���!�+,(��4+A ��#����+-�(����6��*#�(����)����-�� � � ,�+� +�1���2�����,��!

��!
,*1����+���������!
 �/���(�4	� 1.114 �B4����84*��)!
���4#���+�����#��+��+��81��
�2�����,���(�����BC�4�+������1���/����!4#� 777.79 ��� 40,564.79 �7�/��� ������ +� (#*��B4-
����84*��)!
���4#���+�����#��+��+��81���2�����,�,�����+� �!4#� 0.3706 ��� 20,913.7 �7�/��� 
������ +� 

 
4.1.3 ���������&�'�����&��!�� 

 �������������*������1���7�����������((��8�!
�#�������+�������* ��*#�
(3�*��!
�/���(���������2�����,���(�����BC�4�+� 4	� ����,��*����������2�����,� 80 ���! �!

��I/37�� 100 �����"��"!,( �+���(#*��������1����������#�PFAD 6:1 �!���������������#�
/�#*,������+����� !�"� 24.66 ��� 
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4.1.4 ��
�&(��!��!�	! 
 �����������������������*#� 4#�PFAD"�
�����K�*+�)� ������������K�������

/�+�1������*������������ !�"�� ,4� ��K� 77.91% 1���������+-�/�  � ,�!������4#�����-
��� 11.28% ��������+���� 8.79% "�
���K���������+�����!
��������+
��,����������K�/�+� 
�������!
�/�	���K�4#��+*��#��2�����,����4#�/�#*,"�
��!(+ (#*����,  +��+-����� ����������
�������� !�"� �*,���� ��4�*+�)� �� /�	������	���� PFAD �����K�*�M!����!
�/���(���K��,#��
,�
� 

  

4.2 ���(�!��!& 

 

(1) 4*��!�����+�4#�����������(��8�!
4*��*��2�����,�����(8��(�����BC�4-
�+��1���+��2�����,���(�����BC�4�+��(#*�1��)+��2���I8�!
 1 ��	
����������/�� �������������!

�(�	���������,�
�1�-� 

(2) ������
�/�#*,������!
,�4*��������/*#������(������)+��2���I8�+�
����(�#���1��/���+
�����#*,� ������ �����+������� � 

(3) ��I/37���!
�/���(���������2�����,���(�����BC�4�+�����*��+,�!-4	� 100 
�����"��"!,( ��#��	
��������4*�4����I/37��1�������!
�!1�� /A#������/�,�� ��	
�4*��
(� *�����4*�4����I/37����#/�(7��*#� 100 �����"��"!,( ��	
��P���+���#/����� !�"��!
����
� ��!(!4�-�� ����������� 4#���I/37���)+��2���I8(��/�+�����2�����,���(�����BC�4�+�/��
���*#� 100 
�����"��"!,( 

(4) ���� ���������������� +����(�/�����������!���/�1���7����
����� 
��	
�����(3�*��!
�/���(��!
��#�*���+-���K���!,�(3�*��!
���/���������������!
�
���!
(� ��#*�
(3�*��!
4� *#��!4*���/���(� �����#�#(3�*��!
/��������(7��!
(�  "�
�/���� �������������
�����������4�����)�����������K�/�+� ��������K��������!��������I������� ����	
� Q ���
����� 
��#� 4#����#�, ��������� ����������+��� �*��+-� ��4�������1��*+�)� ���!
�!������!
,������,7#
��� �*���!���#���������� ��������� /����4�1��*+�)� �� /�	� 4#����#�, �����+����
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ภาคผนวก ก 
 

เครื่องมือ Solver ในโปรแกรม Excel 
 

 โปรแกรมที่ใชในการปรับคาคงที่ทางจลนพลศาสตรที่ใชในการวิจัยนี้คือ Excel 
เวอรชันป 2003 โดยใชเครื่องมือ Solver ซ่ึงกําหนดใหมีเงื่อนไขตางๆ ดังนี้ 

(1) Iterations คือจํานวนครั้งในการทําซ้ําที่ Solver ควรทํากอนที่จะหยุดการคํานวณ 
หากการคํานวณไมมีการลูเขาภายในจํานวนครั้งของการทําซ้ําที่กําหนด โปรแกรมจะทําการหยุดคํานวณ
ในทันที ในที่นี้กําหนดให Iterations มีคาเทากับ 100 

(2) Precision หรือความเที่ยงตรง คือความสามารถในการแยกจํานวนสองจํานวนวามี
ความใกลเคียงกันมากเพียงใด หากมีคายิ่งนอยก็จะทําใหจํานวนสองจํานวนมีความแตกตางกันในระดับ
ทศนิยมตําแหนงนั้น ในที่นี้กําหนดใหมีคา 0.000001  

(3) Tolerance หรือคาคลาดเคลื่อน หมายถึงคาที่ยอมใหคลาดเคลื่อนจากคากลางได ใน
ที่นี้กําหนดใหเปน 5% 

(4) Convergence   หมายถึงคาที่กําหนดขึ้นเพื่อใหโปรแกรมทําการหยุดคํานวณเมื่อ
การเปลี่ยนแปลงของ Objective function ระหวางการทําซ้ําในรอบถัดมามีคานอยกวาเกณฑของคา 
Convergence ที่ตั้งเอาไว ซ่ึงในที่นี้กําหนดใหมี 0.0001   

(5) Estimates เนื่องจาก Excel ไมมีความสามารถทางพีชคณิตในการประมาณคา
อนุพันธ (Derivative)ได ทางเลือกมีสองทางคือใชวิธี Tangent และ  Quadratic การประมาณคาโดยใช 
Tangent เหมือนกับการประมาณคาแบบ secant line (เสนที่ลากตัดเสนโคงที่ 2 จุดหรือมากกวา 2จุด 
(ทางเรขาคณิต) ) คือทําไดดวยการเลือกจุดสองจุดบนฟงกชันและคํานวณความชันระหวางจุดทั้งสอง 
สวนการประมาณคาแบบ Quadratic เปนการประมาณอันดับสองที่นําไปสูการคํานวณขอมูลความโคง 
หรือที่เรียกวา Second derivative การใชการประมาณคาแบบ Quadratic ใหคําตอบที่ดีกวาแตก็ใช
เวลานาน ดังนั้นควรเลือกใชการประมาณคาแบบ Tangent นอกจากวาจะไมสามารถประมาณคาดวย
แบบ Tangent แลวจึงเลือกใชแบบ Quadratic ซ่ึงในกรณีนี้เลือกใชการประมาณคาแบบ Tangent 

 (6) Derivatives เนื่องจาก Excel ไมมีความสามารถทางพีชคณิตในการประมาณคา
อนุพันธ ในที่นี้มีสองทางเลือกในการทําการประมาณคา แบบไปขางหนา (Forward) และแบบตรงกลาง 
(Central) การประมาณคาแบบไปขางหนาเปนการประมาณคาอนุพันธอันดับหนึ่งที่จุดหนึ่งจุดโดยการ
รบกวน Perturbing จุดนั้นครั้งหนึ่งในทิศทางไปขางหนาและคํานวณการเพิ่มขึ้นของ y เมื่อx เพิ่มขึ้น 
หรือที่เรียกวาการหาผลตางแบบไปขางหนา (Forward differences) สําหรับการประมาณคาแบบตรง
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กลางหาไดโดยการรบกวนหางจากจุดออกไปในทิศทางไปขางหนาและยอนกลับและคํานวณคาที่
เพิ่มขึ้นหรือที่เรียกวาผลตางแบบตรงกลาง (Central differences) ซ่ึงใหความแมนยํามากกวาการใช
ผลตางแบบไปขางหนาแตใหผลในการคํานวณชากวาเปนสองเทาตัว ดังนั้นควรเลือกใชเฉพาะเมื่อใช
ผลตางแบบไปขางหนาไมไดแลวเทานั้น 

(7) Search สวนนี้มีทางเลือกคือใชระเบียบวิธีของนิวตัน (Newton) หรือใชสังยุค 
(Conjugate) หรืออันที่จริงคือใชเกรเดียนตสังยุคซึ่งใหผลแมนยํากวาวิธีนิวตันเล็กนอยแตตองใชกาํลังใน
การคํานวณมาก ดังนั้นในงานวิจัยนี้จึงเลือกใชวิธีนิวตัน 



ภาคผนวก ข 
 

วิธีการคํานวณและตัวอยางขอมูลดิบ 
 
1. การทดลองหาอัตราการแยกชั้น 

 
 ทอแกวเสนผาศูนยกลาง D = 3.7 เซนติเมตร 

  ความสูงของของผสมเริ่มตน L = 13.5เซนติเมตร 

L/D =  
7.3
5.13  = 3.65 

 
ตาราง ข1.1 ตวัอยางขอมูลดบิ  

 
a b c d e 
1 0.56 0.56 0.93 0.93 

1.5 1.12 0.12 0.2 1.2 
2 1.24 0.24 0.4 1.4 

2.5 1.37 0.37 0.62 1.62 
3 1.49 0.49 0.82 1.82 

3.5 2.03 0.03 0.05 2.05 
4 2.18 0.18 0.3 2.3 

4.5 2.34 0.34 0.57 2.57 
 
a คือ ความสูงที่เมทานอลแยกชั้น (เซนตเิมตร) 
b คือ เวลาที่ใชในการแยกชัน้เพิ่มขึ้น 0.5 เซนติเมตร (นาท.ีวินาที) 
c คือ เศษของเวลาที่เกินนาท ี

d = 100
60
×

c  

e คือ เวลาในหนวยนาที e= (b-c)+d  
พล็อตกราฟระหวาง e และ a จะไดดังภาพประกอบ 1 
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L/D = 3.65

y = 2.1966x - 1.062
R2 = 0.9981
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ภาพประกอบ ข 1.1 แสดงความสัมพันธระหวางเวลากับระยะทางในการแยกชัน้ 

 
จะไดวาสวนกลับของความชัน 1/m คืออัตราเร็วในการแยกชั้นในหนวย นําเอาความชัน 1/m ของแต
ละ L/D ไปพล็อตกราฟความสัมพันธระหวาง 1/m และ L/D ดังแสดงในภาพประกอบ ข 1.2 

 

y = 0.1411x + 1.8316
R2 = 0.6512
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ภาพประกอบ ข 1.2 แสดงความสัมพันธระหวางอัตราเร็วในการแยกชั้นและอัตราสวนความสูงตอ

เสนผาศูนยกลาง 
 
  ที่ L/D =10 อัตราเร็วในการแยกชั้นเปน (0.1411 X 10) + 1.8316 = 3.24 
เซนติเมตร/นาที  
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2. การปรับแกขอมูลทางจลนพลศาสตร 
 
  การปรับแกขอมูลทางจลนพลศาสตร ยกตัวอยางขอมูล ณ อัตราสวนเชิงโมล
ระหวาง เมทานอลตอ PFAD เปน 4.3:1 อุณหภูมิ 90 องศาเซลเซียส เวลาในการทําปฏิกิริยา 15 นาที 
มีข้ันตอนการทําดังนี้ 
  1. จําลองถังปฏิกรณในโปรแกรม Aspen plus เพื่อหาวาปริมาตรของผลิตภัณฑที่
ออกจากถังปฏิกรณมีคาเทาใด ซ่ึงกําหนดใหปริมาตรสารไหลเขาถังปฏิกรณมีคาเทากัน คือ ที่
สภาวะดังกลาวจะไดวา อัตราการไหลเขาถังปฏิกรณของสารทั้งหมด F = 56.97 ลูกบาศกเมตร/
ช่ัวโมง ณ เวลาที่สารอยูในถังปฏิกรณเปนเวลา 15 นาที จะไดวา  

ถังปฏิกรณมีปริมาตร V = 
6015
97.56 = 14.24 ลูกบาศกเมตร 

  กําหนดให PFAD ไหลเขาถังปฏิกรณ 100 กิโลโมล/ช่ัวโมง และ เมทานอล 430 
กิโลโมล/ช่ัวโมง โดย PFAD ที่ใชประกอบดวย กรดไขมันอิสระ (FFA) ซ่ึงในที่นี้คือ กรดโอเลอิก 
93% และไตรโอเลอิน (TG) 7% โดยน้ําหนัก จะไดวา 
PFAD 100 กรัม มี FFA 93 กรัม และ TG 3 กรัม  

คิดเปน FFA = 
282
93 = 0.33978 โมล และมี TG 

884
7  = 7.92 X 10-3 รวม 

คิดเปนแฟรคชัน FFA = 31092.733978.0
33978.0

−×+
=0.977  แฟรคชันของ TG = 1-0.977 = 

0.027 

ความเขมขนในกระแสปอนเขาของกรดโอเลอิก [ ]0FFA = 
97.56

100977.0 × = 1.71 กิโลโมล/ลูกบาศก

เมตร 
 

ความเขมขนในกระแสปอนเขาของเมทานอล[ ]0MeOH   = 
97.56

430  

        = 7.54 กิโลโมล/ลูกบาศกเมตร 
 

จาก RTEeAK /−⋅=    
 

จะไดวา RTEeAK /
11

1−⋅=  และ RTEeAK /
22

2−⋅=  
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  h = 0.03; R  = 8.314472 J/mol.K  T = 90+273.15 = 363.15 K  
นําคาที่ไดมาใชเมื่อ [ ] [ ]nn FAMEFAME −+1 <0.00001 
 

[ ] [ ]
[ ]

dt
FFAdhFFAFFA n

nn ×+=+1  

 

[ ] [ ]
[ ]

dt
MeOHdhMeOHMeOH n

nn ×+=+1  

 

   [ ] [ ]
[ ]

dt
FAMEd

hFAMEFAME n
nn ×+=+1    

 

[ ] [ ] [ ]
dt

OHd
hOHOH n

nn
2

212 ×+=+  

 
[ ] [ ] [ ]( ) [ ][ ] [ ][ ]βMeOHFFAKOHFAMEKFFAFFA

V
F

dt
FFAd

1220 −+−=  

 
[ ] [ ] [ ]( ) [ ][ ] [ ][ ]βMeOHFFAKOHFAMEKMeOHMeOH

V
F

dt
MeOHd

1220 −+−=  

 
[ ]

[ ][ ] [ ][ ] [ ]FAME
V
FOHFAMEKMeOHFFAK

dt
FAMEd

−−= 221
β  

 
[ ]

[ ][ ] [ ][ ] [ ]OH
V
FOHFAMEKMeOHFFAK

dt
OHd

2221
2 −−= β  

 

%FAME = [ ] ( )
[ ] ( )( ) [ ] ( )( )

100
282296

296
×

=×+=×
=×

FFAFAME

FAME
MWFFAMWFAME

MWFAME  

 
ขอมูลดิบดังแสดงในตาราง ข 2.1 
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ตาราง ข 2.1 แสดงขอมูลดิบในปรับแกคาทางจลนพลศาสตร 
 

n t 
[ ]FFA

(n) 
[ ]MeOH  

(n) 
[ ]FAME  

(n) 
d[ ]FFA (n) 

dt 
d[ ]MeOH (n)

dt 
d[ ]FAME (n) 

dt 
[ ]FFA  

(n+1) 
[ ]MeOH  

(n+1) 
[ ]FAME  

(n+1) %FAME error 

0 0 0 0 0 6.85616 30.19097 0 0.20568 0.90573 0.00000 0.00000  

1 0.03 0.20568 0.90573 0 5.27861 25.81324 0.754814 0.36404 1.68013 0.02264 6.12898 … 
2 0.06 0.36404 1.68013 0.02264 2.74153 20.81201 2.567881 0.44629 2.30449 0.09968 18.99203 … 
3 0.09 0.44629 2.30449 0.09968 0.44862 16.35064 4.223663 0.45975 2.79501 0.22639 34.07507 … 
 4 0.12 0.45975 2.79501 0.22639 -0.83620 13.15758 4.94781 0.43466 3.18973 0.37483 47.51097 … 
5 0.15 0.43466 3.18973 0.37483 -1.18343 11.1311 4.801644 0.39916 3.52367 0.51887 57.70725 … 
6 0.18 0.39916 3.52367 0.51887 -1.04174 9.795038 4.225773 0.36791 3.81752 0.64565 64.81438 … 
7 0.21 0.36791 3.81752 0.64565 -0.77487 8.761493 3.576821 0.34466 4.08036 0.75295 69.63354 … 
8 0.24 0.34466 4.08036 0.75295 -0.54538 7.846619 3.011097 0.32830 4.31576 0.84329 72.94524 … 
9 0.27 0.32830 4.31576 0.84329 -0.38547 6.999489 2.555302 0.31673 4.52575 0.91994 75.30069 … 

10 0.3 0.31673 4.52575 0.91994 -0.28030 6.218465 2.18975 0.30833 4.71230 0.98564 77.04046 … 
11 0.33 0.30833 4.71230 0.98564 -0.21014 5.508775 1.890455 0.30202 4.87756 1.04235 78.36731 … 
12 0.36 0.30202 4.87756 1.04235 -0.16151 4.87114 1.640182 0.29718 5.02370 1.09156 79.40478 … 
13 0.39 0.29718 5.02370 1.09156 -0.12654 4.302192 1.427771 0.29338 5.15276 1.13439 80.23181 … 
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ตาราง ข 2.1 แสดงขอมูลดิบในปรับแกคาทางจลนพลศาสตร (ตอ) 
 

n t 
[ ]FFA

(n) 
[ ]MeOH  

(n) 
[ ]FAME  

(n) 
d[ ]FFA (n) 

dt 
d[ ]MeOH (n)

dt 
d[ ]FAME (n) 

dt 
[ ]FFA  

(n+1) 
[ ]MeOH  

(n+1) 
[ ]FAME  

(n+1) %FAME error 

14 0.42 0.29338 5.15276 1.13439 -0.10066 3.796616 1.245751 0.29036 5.26666 1.17176 80.90125 … 
15 0.45 0.29036 5.26666 1.17176 -0.08110 3.348509 1.088775 0.28793 5.36712 1.20442 81.44993 … 
16 0.48 0.28793 5.36712 1.20442 -0.06603 2.95202 0.95279 0.28595 5.45568 1.23301 81.90425 … 
17 0.51 0.28595 5.45568 1.23301 -0.05426 2.601624 0.834608 0.28432 5.53373 1.25805 82.28368 … 
18 0.54 0.28432 5.53373 1.25805 -0.04495 2.292234 0.73165 0.28297 5.60249 1.28000 82.60284 … 
19 0.57 0.28297 5.60249 1.28000 -0.03749 2.019229 0.641789 0.28185 5.66307 1.29925 82.87295 … 
20 0.6 0.28185 5.66307 1.29925 -0.03146 1.77845 0.563246 0.28090 5.71642 1.31615 83.10274 … 
21 0.63 0.28090 5.71642 1.31615 -0.02655 1.566175 0.494518 0.28010 5.76341 1.33098 83.29909 … 
22 0.66 0.28010 5.76341 1.33098 -0.02251 1.379088 0.434322 0.27943 5.80478 1.34401 83.46751 … 
23 0.69 0.27943 5.80478 1.34401 -0.01917 1.214239 0.381561 0.27885 5.84121 1.35546 83.61245 … 
24 0.72 0.27885 5.84121 1.35546 -0.01638 1.069016 0.335289 0.27836 5.87328 1.36552 83.73754 … 
25 0.75 0.27836 5.87328 1.36552 -0.01405 0.941101 0.294687 0.27794 5.90151 1.37436 83.84576 … 
26 0.78 0.27794 5.90151 1.37436 -0.01208 0.828448 0.259045 0.27758 5.92636 1.38213 83.93959 … 
27 0.81 0.27758 5.92636 1.38213 -0.01042 0.729247 0.227747 0.27727 5.94824 1.38896 84.02109 … 
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ตาราง ข 2.1 แสดงขอมูลดิบในปรับแกคาทางจลนพลศาสตร (ตอ) 
 

n t 
[ ]FFA  

(n) 
[ ]MeOH  

(n) 
[ ]FAME  

(n) 
d[ ]FFA (n) 

dt 
d[ ]MeOH (n) 

dt 
d[ ]FAME (n) 

dt 
[ ]FFA  

(n+1) 
[ ]MeOH  

(n+1) 
[ ]FAME  

(n+1) %FAME error 
28 0.84 0.27727 5.94824 1.38896 -0.00901 0.6419 0.200255 0.27700 5.96750 1.39497 84.09200 … 
29 0.87 0.27700 5.96750 1.39497 -0.00780 0.564996 0.1761 0.27676 5.98445 1.40025 84.15377 … 
30 0.9 0.27676 5.98445 1.40025 -0.00677 0.497292 0.154873 0.27656 5.99937 1.40490 84.20766 … 
31 0.93 0.27656 5.99937 1.40490 -0.00589 0.43769 0.136215 0.27638 6.01250 1.40899 84.25472 … 
32 0.96 0.27638 6.01250 1.40899 -0.00512 0.385223 0.119813 0.27623 6.02406 1.41258 84.29586 … 
33 0.99 0.27623 6.02406 1.41258 -0.00447 0.339039 0.105393 0.27609 6.03423 1.41574 84.33185 … 
34 1.02 0.27609 6.03423 1.41574 -0.00390 0.298388 0.092713 0.27598 6.04318 1.41852 84.36335 … 
35 1.05 0.27598 6.04318 1.41852 -0.00340 0.262607 0.081562 0.27588 6.05106 1.42097 84.39094 … 
36 1.08 0.27588 6.05106 1.42097 -0.00298 0.231113 0.071755 0.27579 6.05799 1.42312 84.41513 … 
37 1.11 0.27579 6.05799 1.42312 -0.00260 0.203395 0.063129 0.27571 6.06409 1.42502 84.43634 … 
38 1.14 0.27571 6.06409 1.42502 -0.00228 0.178999 0.055542 0.27564 6.06946 1.42668 84.45495 … 
39 1.17 0.27564 6.06946 1.42668 -0.00200 0.157528 0.048868 0.27558 6.07419 1.42815 84.47128 … 
40 1.2 0.27558 6.07419 1.42815 -0.00175 0.138632 0.042997 0.27553 6.07835 1.42944 84.48562 … 
41 1.23 0.27553 6.07835 1.42944 -0.00153 0.122001 0.037832 0.27548 6.08201 1.43057 84.49820 … 
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ตาราง ข 2.1 แสดงขอมูลดิบในปรับแกคาทางจลนพลศาสตร (ตอ) 
 

n t 
[ ]FFA  

(n) 
[ ]MeOH  

(n) 
[ ]FAME  

(n) 
d[ ]FFA (n) 

dt 
d[ ]MeOH (n) 

dt 
d[ ]FAME (n) 

dt 
[ ]FFA  

(n+1) 
[ ]MeOH  

(n+1) 
[ ]FAME  

(n+1) %FAME error 
42 1.26 0.27548 6.08201 1.43057 -0.00135 0.107365 0.033288 0.27544 6.08523 1.43157 84.50926 … 
43 1.29 0.27544 6.08523 1.43157 -0.00118 0.094485 0.02929 0.27541 6.08806 1.43245 84.51898 … 
44 1.32 0.27541 6.08806 1.43245 -0.00104 0.083149 0.025773 0.27537 6.09056 1.43322 84.52751 … 
45 1.35 0.27537 6.09056 1.43322 -0.00091 0.073173 0.022678 0.27535 6.09275 1.43390 84.53502 … 
46 1.38 0.27535 6.09275 1.43390 -0.00080 0.064394 0.019955 0.27532 6.09468 1.43450 84.54161 … 
47 1.41 0.27532 6.09468 1.43450 -0.00070 0.056668 0.017559 0.27530 6.09638 1.43503 84.54741 … 
48 1.44 0.27530 6.09638 1.43503 -0.00062 0.049868 0.015451 0.27528 6.09788 1.43549 84.55251 … 
49 1.47 0.27528 6.09788 1.43549 -0.00054 0.043885 0.013597 0.27527 6.09920 1.43590 84.55699 … 
50 1.5 0.27527 6.09920 1.43590 -0.00048 0.038619 0.011964 0.27525 6.10035 1.43626 84.56094 … 
51 1.53 0.27525 6.10035 1.43626 -0.00042 0.033985 0.010528 0.27524 6.10137 1.43658 84.56440 … 
52 1.56 0.27524 6.10137 1.43658 -0.00037 0.029907 0.009265 0.27523 6.10227 1.43685 84.56745 … 
53 1.59 0.27523 6.10227 1.43685 -0.00032 0.026319 0.008153 0.27522 6.10306 1.43710 84.57014 … 
54 1.62 0.27522 6.10306 1.43710 -0.00029 0.023161 0.007174 0.27521 6.10376 1.43731 84.57249 … 
55 1.65 0.27521 6.10376 1.43731 -0.00025 0.020382 0.006313 0.27520 6.10437 1.43750 84.57457 … 
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ตาราง ข 2.1 แสดงขอมูลดิบในปรับแกคาทางจลนพลศาสตร (ตอ) 
 

n t 
[ ]FFA  

(n) 
[ ]MeOH  

(n) 
[ ]FAME  

(n) 
d[ ]FFA (n) 

dt 
d[ ]MeOH (n) 

dt 
d[ ]FAME (n) 

dt 
[ ]FFA  

(n+1) 
[ ]MeOH  

(n+1) 
[ ]FAME  

(n+1) %FAME error 
56 1.68 0.27520 6.10437 1.43750 -0.00022 0.017936 0.005555 0.27520 6.10491 1.43767 84.57640 … 
57 1.71 0.27520 6.10491 1.43767 -0.00019 0.015784 0.004889 0.27519 6.10538 1.43782 84.57800 … 
58 1.74 0.27519 6.10538 1.43782 -0.00017 0.01389 0.004302 0.27519 6.10580 1.43795 84.57942 … 
59 1.77 0.27519 6.10580 1.43795 -0.00015 0.012223 0.003786 0.27518 6.10616 1.43806 84.58066 … 
60 1.8 0.27518 6.10616 1.43806 -0.00013 0.010756 0.003331 0.27518 6.10648 1.43816 84.58175 … 
61 1.83 0.27518 6.10648 1.43816 -0.00012 0.009466 0.002932 0.27517 6.10677 1.43825 84.58272 … 
62 1.86 0.27517 6.10677 1.43825 -0.00010 0.00833 0.00258 0.27517 6.10702 1.43832 84.58356 … 
63 1.89 0.27517 6.10702 1.43832 -8.9973E-05 0.00733 0.00227 0.27517 6.10724 1.43839 84.58431 … 
64 1.92 0.27517 6.10724 1.43839 -7.916E-05 0.006451 0.001998 0.27517 6.10743 1.43845 84.58497 … 
65 1.95 0.27517 6.10743 1.43845 -6.9650E-05 0.005677 0.001758 0.27516 6.10760 1.43851 84.58554 … 
66 1.98 0.27516 6.10760 1.43851 -6.1283E-05 0.004995 0.001547 0.27516 6.10775 1.43855 84.58605 … 
67 2.01 0.27516 6.10775 1.43855 -5.3923E-05 0.004396 0.001361 0.27516 6.10788 1.43859 84.58650 … 
68 2.04 0.27516 6.10788 1.43859 -4.7447E-05 0.003868 0.001198 0.27516 6.10800 1.43863 84.58689 … 
69 2.07 0.27516 6.10800 1.43863 -4.1749E-05 0.003404 0.001054 0.27516 6.10810 1.43866 84.58724 … 
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ตาราง ข 2.1 แสดงขอมูลดิบในปรับแกคาทางจลนพลศาสตร (ตอ) 
 

n t 
[ ]FFA  

(n) 
[ ]MeOH  

(n) 
[ ]FAME  

(n) 
d[ ]FFA (n) 

dt 
d[ ]MeOH (n) 

dt 
d[ ]FAME (n) 

dt 
[ ]FFA  

(n+1) 
[ ]MeOH  

(n+1) 
[ ]FAME  

(n+1) %FAME error 
70 2.1 0.27516 6.10810 1.43866 -3.6736E-05 0.002996 0.000928 0.27516 6.10819 1.43869 84.58754 … 
71 2.13 0.27516 6.10819 1.43869 -3.2325E-05 0.002636 0.000816 0.27516 6.10827 1.43871 84.58781 … 
72 2.16 0.27516 6.10827 1.43871 -2.8444E-05 0.00232 0.000718 0.27515 6.10834 1.43873 84.58804 … 
73 2.19 0.27515 6.10834 1.43873 -2.5029E-05 0.002041 0.000632 0.27515 6.10840 1.43875 84.58825 … 
74 2.22 0.27515 6.10840 1.43875 -2.2025E-05 0.001797 0.000556 0.27515 6.10846 1.43877 84.58843 … 
75 2.25 0.27515 6.10846 1.43877 -1.9381E-05 0.001581 0.00049 0.27515 6.10850 1.43878 84.58859 … 
76 2.28 0.27515 6.10850 1.43878 -1.7055E-05 0.001391 0.000431 0.27515 6.10855 1.43880 84.58874 … 
77 2.31 0.27515 6.10855 1.43880 -1.5007E-05 0.001224 0.000379 0.27515 6.10858 1.43881 84.58886 … 
78 2.34 0.27515 6.10858 1.43881 -1.3206E-05 0.001077 0.000334 0.27515 6.10861 1.43882 84.58897 … 
79 2.37 0.27515 6.10861 1.43882 -1.1621E-05 0.000948 0.000294 0.27515 6.10864 1.43883 84.58907 … 
80 2.4 0.27515 6.10864 1.43883 -1.0226E-05 0.000834 0.000258 0.27515 6.10867 1.43884 84.58915 … 
81 2.43 0.27515 6.10867 1.43884 -8.9989E-06 0.000734 0.000227 0.27515 6.10869 1.43884 84.58923 … 
82 2.46 0.27515 6.10869 1.43884 -7.9189E-06 0.000646 0.0002 0.27515 6.10871 1.43885 84.58929 … 
83 2.49 0.27515 6.10871 1.43885 -6.9685E-06 0.000569 0.000176 0.27515 6.10873 1.43885 84.58935 … 
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ตาราง ข 2.1 แสดงขอมูลดิบในปรับแกคาทางจลนพลศาสตร (ตอ) 
 

n t 
[ ]FFA  

(n) 
[ ]MeOH  

(n) 
[ ]FAME  

(n) 
d[ ]FFA (n) 

dt 
d[ ]MeOH (n) 

dt 
d[ ]FAME (n) 

dt 
[ ]FFA  

(n+1) 
[ ]MeOH  

(n+1) 
[ ]FAME  

(n+1) %FAME error 
84 2.52 0.27515 6.10873 1.43885 -6.1322E-06 0.0005 0.000155 0.27515 6.10874 1.43886 84.58940 … 
85 2.55 0.27515 6.10874 1.43886 -5.3963E-06 0.00044 0.000136 0.27515 6.10875 1.43886 84.58944 … 
86 2.58 0.27515 6.10875 1.43886 -4.7487E-06 0.000387 0.00012 0.27515 6.10877 1.43887 84.58948 … 
87 2.61 0.27515 6.10877 1.43887 -4.1788E-06 0.000341 0.000106 0.27515 6.10878 1.43887 84.58952 … 
88 2.64 0.27515 6.10878 1.43887 -3.6773E-06 0.0003 9.29E-05 0.27515 6.10879 1.43887 84.58955 … 
89 2.67 0.27515 6.10879 1.43887 -3.236E-06 0.000264 8.18E-05 0.27515 6.10879 1.43887 84.58958 … 
90 2.7 0.27515 6.10879 1.43887 -2.8477E-06 0.000232 7.2E-05 0.27515 6.10880 1.43888 84.58960 … 
91 2.73 0.27515 6.10880 1.43888 -2.5059E-06 0.000204 6.33E-05 0.27515 6.10881 1.43888 84.58962 … 
92 2.76 0.27515 6.10881 1.43888 -2.2052E-06 0.00018 5.57E-05 0.27515 6.10881 1.43888 84.58964 … 
93 2.79 0.27515 6.10881 1.43888 -1.9406E-06 0.000158 4.9E-05 0.27515 6.10882 1.43888 84.58965 … 
94 2.82 0.27515 6.10882 1.43888 -1.7077E-06 0.000139 4.32E-05 0.27515 6.10882 1.43888 84.58967 … 
95 2.85 0.27515 6.10882 1.43888 -1.5028E-06 0.000123 3.8E-05 0.27515 6.10882 1.43888 84.58968 … 
96 2.88 0.27515 6.10882 1.43888 -1.3224E-06 0.000108 3.34E-05 0.27515 6.10883 1.43888 84.58969 … 
97 2.91 0.27515 6.10883 1.43888 -1.1637E-06 9.5E-05 2.94E-05 0.27515 6.10883 1.43889 84.58970 stop 
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  จากตาราง ข2.1 จะเห็นวาเมื่อระบบเขาสูสมดุล จะมีปริมาณ FAME 84.59% 
 
  2. ทําการประมาณคาจากภาพประกอบเพื่อใชในการอางอิง จากภาพที่ ข2.1 

 

 
ที่มา: Chongkhong et al. (2007) 
 
ภาพประกอบ ข 2.1 ผลของเวลาในการทําปฏิกิริยาตอองคประกอบ FAME ที่ อัตราสวนเชิงโมล

ระหวาง เมทานอลตอPFAD 4.3:1 และ 5.3:1 ที่ 90oC และกรดซัลฟวริกเขมขน 
1.834% โดยน้ําหนัก 

 
 จากภาพที่ ข2.1 ที่เวลา 15 นาทีมี FAME ประมาณ 82.5%  
คาความคลาดเคลื่อนกําลังสองหา  = (คาจากการทดลอง – คาจากการคํานวณ)2 
   = (82.5-84.59)2  
   = 4.3681 
 
 3. ทําการคํานวณที่เวลาอื่นตามจุดการทดลองที่เห็นในภาพประกอบ ข2.1 และที่สภาวะอื่น
ดังภาพประกอบ ข2.2 และ ข2.3 
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ที่มา: Chongkhong et al. (2007) 
 
ภาพประกอบ ข 2.2 ผลของอุณหภูมิในการทําปฏิกิริยาตอองคประกอบ FAME ที่ 90oC เวลา 4 

ช่ัวโมง และกรดซัลฟวริกเขมขน 1.834% โดยน้ําหนัก 
 

 
ที่มา: Chongkhong et al. (2007) 
 
ภาพประกอบ ข 2.3 ผลของอุณหภูมิในการทําปฏิกิริยาตอองคประกอบ FAME ที่ อัตราสวนเชิง

โมลระหวาง เมทานอลตอPFAD 3.4 และ 4.3:1 เวลา 2 ช่ัวโมง และกรด
ซัลฟวริกเขมขน 1.834% โดยน้ําหนัก 
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  4. นําคาความคลาดเคลื่อนทั้งหมดบวกกัน แลวใชเครื่องมือ Solver เพื่อทําการ
ปรับคา A1 A2 E1 และE2 ในการปรับแกคร้ังแรก และเพิ่มการปรับแก β ในการปรับแกคร้ังที่ 2 
เพื่อใหไดผลรวมของความคลาดเคลื่อนที่นอยที่สุด โดยทายที่สุดแลวไดคาความคลาดเคลื่อนเปน 
265.26 
  นําคา A1 และ  A2 ที่ไดมาหารดวย 3600 เพื่อปรับหนวยเวลา จากชั่วโมงใหเปน
วินาทีเมื่อจะนําไปใชจําลองกระบวนการดวยโปรแกรม Aspen plus 
 
3. การคํานวณจํานวนสเตจและสัดสวนรีฟลักซ 
 

Relative volatility 
B

A
AB P

P
′
′

=α   

โดยที่  AP′  คือ ความดันไอของสาร A ในที่นี้คือ เมทานอล 
BP′  คือ ความดันไอของสาร B ในที่นี้คือ น้ํา 

 
 สําหรับน้ํา ขอมูลไดตารางไอน้ําของ Keenan และคณะ (Keenan et al., 1969) 

สําหรับเมทานอล  

สมการอังตวน 
CT

BAsatP
+

−=log  

Psat ในหนวย Torr  A=8.08097 B=1582.271 C=239.726   
T ในหนวยองศาเซลเซียส (Perry and Green, 1984)   (1 torr = 0.019336774971 lbf/in2  

ที่มา http://www.onlineconversion.com/pressure.htm) 
ทําการคํานวณตามอุณหภูมิที่มีในตารางไอน้ํา แลวหา ABα  ดังแสดงในตารางที่ ข 3.1 

จากนั้นนํา ABα  มาพล็อตกับอุณหภูมิ พรอมหาสมการที่สอดคลองกับเสนกราฟที่ได ดังแสดงใน
ภาพประกอบ ข 3.1 จากนั้นทําการอินทิเกรตสมการที่ไดเพื่อหาคาเฉลี่ยดังสมการ ข 3.1 
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ตาราง ข 3.1  
 

Temperature 
oC 

Vapor pressure of 
water B (lbf/in^2) 

Vapor pressure of 
methanol A (lbf/in^2) Alpha AB 

0 0.089 0.597 6.735 
1.67 0.100 0.663 6.632 
4.44 0.122 0.787 6.468 
7.22 0.147 0.931 6.310 
10 0.178 1.097 6.160 

12.778 0.214 1.288 6.017 
15.556 0.256 1.506 5.878 
18.333 0.306 1.757 5.746 
21.111 0.363 2.042 5.621 
23.889 0.430 2.365 5.501 
26.667 0.507 2.732 5.385 
29.444 0.596 3.146 5.275 
32.222 0.699 3.612 5.170 

35 0.816 4.136 5.068 
37.778 0.950 4.724 4.971 
43.333 1.276 6.112 4.789 
48.889 1.695 7.831 4.621 
54.444 2.225 9.939 4.467 

60 2.892 12.503 4.323 
65.556 3.722 15.599 4.191 
71.111 4.745 19.308 4.069 
76.667 5.996 23.720 3.956 
82.222 7.515 28.934 3.850 
87.778 9.343 35.057 3.752 
93.333 11.529 42.205 3.661 
98.889 14.125 50.502 3.575 
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ตาราง ข 3.1 (ตอ) 
 

Temperature 
oC 

Vapor pressure of 
water B (lbf/in^2) 

Vapor pressure of 
methanol A (lbf/in^2) Alpha AB 

100 14.698 52.311 3.559 
 

y = -1E-06x3 + 0.0004x2 - 0.0607x + 6.729
R2 = 1
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ภาพประกอบ ข 3.1 แสดงความสัมพันธระหวาง ABα  กับอุณหภูม ิ

 

( )
90.3

6.64100

729.60607.00004.0101
100

6.64

236

=
−

∫ +−+×− − xxx
      (ข 3.1) 

 
 
ดังนั้นจะไดวา คา ABα เฉล่ียระหวางอุณหภูมิทีจุ่ดเดือดของเมทานอลและน้าํ มีคาเทากับ 3.90 
 
การหาจํานวนสเตจที่นอยทีสุ่ด จากสมการ Fenske (McCabe et al., 1993)ดังสมการ ข 3.2 
 

 
( ) ( )( )

1
ln

1/(1ln
min −

−−
=

AB

DBBD xxxx
N

α
                (ข 3.2) 
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เมื่อ   Nmin   คือ จํานวนสเตจที่นอยที่สุด 
 xD และ xB คือ สัดสวนเชงิโมลขององคประกอบในวฏัภาคของเหลวในสวนของ 
overhead และ bottom ตามลําดับ 
ในที่นี้  XD = 0.99 และตั้งสมมติฐานให XB = 0.01  

จะไดวา 982.0
18/01.032/99.0

32/99.0
=

+
=Dx      และ xB = 1- xD =0.018 

จะได Nmin = 4.0 และเมื่อกําหนดใหอุปกรณมีประสิทธิภาพ 80% จะไดวา Nmin = 5.0 
 
การหา feed line (McCabe et al., 1993) 
สมการหาคา q สําหรับกระแสปอนที่เปนของเหลวเย็น เปนดังนี ้

( )
λ

FbpL TTC
q

−
+=1  

CpL  = คาความรอนจําเพาะของของเหลว 
Tb  = อุณหภูมิ ณ bubble point 
TF = อุณหภูมิของกระแสปอนเขา 
λ   = คาความรอนของการกลายเปนไอ 
 
ในกรณีนี้อุณหภูมิปอนเขาเปน 25oC ประกอบดวย เมทานอล 1107.665 กิโลกรัม  ( 34.57 kmol) 
และน้ํา 142.045 กิโลกรัม (7.88 kmol) และสมมติใหไมมีสารอื่นอีก จะไดวา XA =  0.886 และ XB  = 
0.114  

pBBpAApL CXCXC +=  
     = 0.886 X 0.6 + 0.114 X1 =  0.646 cal/g-oC 
(ขอมูล Cp จาก McCabe และคณะ (1993) Appendix 16) 
Aλ    = 35278 J/mol =262.485 cal/g Bλ  = 585 cal/g   

λ = 0.886 X 262.485 + 0.114 X 585 = 299.25 cal/g- oC  
( ) 09.1

25.299
2566646.01 =

−
+=q  

( )
814.0

)88.757.34
57.34

=
+

=fx  

ความชันของเสน Feed line คือ 11.12
09.11

09.1
1

=
−

−=
−

−
q

q  
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  จากนั้นลากเสนตรงที่มีความชัน 12.11 ใหตัดจดุ xf บน operating line ดังแสดงใน
ภาพประกอบ ข 3.2 ก) 
  จากภาพประกอบจะไดวา Feed line ตัดกับ equilibrium line ณ พิกัด (0.82, 0.92) 
จะไดวา x′=0.82 และ y′= 0.92  
  จากสมการหาสัดสวนรีฟลักซที่นอยที่สุด โดยมีสมมติฐานวาอัตราสวนระหวาง
ของเหลวและแกสเปนคาคงที่ แสดงไดดังนี้ (McCabe et al., 1993) 

xy
yxR D

Dm ′−′
′−

=  

62.0
82.092.0
92.0982.0
=

−
−

=DmR  

  คาสัดสวนรีฟลักซที่เหมาะสมมักจะอยูในชวง 1.1 ถึง 1.5 เทาของสัดสวนรีฟลักซ
ที่นอยที่สุด และอันที่จริงโรงงานอุตสาหกรรมมักจะดําเนินการที่สัดสวนรีฟลักซที่มากกวาสัดสวน
รีฟลักซที่เหมาะสมเนื่องจากมีความยืดหยุนในการดําเนินการมากกวา ดังนั้นในกรณีนี้สมมติใช
สัดสวนรีฟลักซเปน 1.5 เทาของสัดสวนรีฟลักซที่นอยที่สุด จะไดวาตองใชสัดสวนรีฟลักซ = 0.62 
X 1.5 = 0.93 
  การหา rectifying line เร่ิมตนดวยการหาจดุตัดบนแกน y โดยสามารถหาไดจาก
สมการดังนี้    

1+
=

D

D

R
xy  

    จะไดวา 44.0
124.1

982.0
=

+
=y  

  ลากเสนตรงเชื่อมตอจากจุด (xD, xD) ไปยังจุด (0,0.44) ดังแสดงในภาพประกอบ ข 
3.2 ข) จากนั้นลากเสนจาก พิกัด (xB , xB) ตัดกับจุดตัดระหวาง rectifying line กับ feed line จะได 
Stripping line ดังแสดงในภาพประกอบ ข 3.2 ค) จากนั้นลากเสนเพื่อหาจํานวนสเตจที่เหมาะสมดัง
แสดงในภาพประกอบ ข 3.2 ง)  
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ภาพประกอบ ข 3.2 การหาจํานวนสเตจโดยการใช McCabe-Thiele diagram 
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4 การคํานวณคาไฟฟา 
 ตารางที่ 4.1 คาไฟฟาอัตราตามชวงเวลาของการใช ( Time of Use Rate : TOU ) ที่แรงดัน 
22-33 กิโลโวลท 
 

คาความตองการพลังไฟฟา คาพลังงานไฟฟา คาบริการ 
(บาท / กิโลวัตต) (บาท /หนวย) (บาท / เดือน) 

Peak Peak Off peak  
132.93 2.6950 1.1914 228.17 

Peak: วันจนัทร - ศุกร 09.00 - 22.00 น 
Off peak: วันจันทร - ศุกร 22.00 - 09.00 น. และวันเสาร วันอาทิตย วันหยุดราชการตามปกติ  
(ไมรวมวันหยดุชดเชย) ทั้งวนั  
 
สมมติใหโรงงานใชไฟฟาสม่ําเสมอที่ 2,383.79 KW ตลอด 24 ช่ัวโมง รวม 1,716,328.67 KWh   
จันทร – ศุกร      (9.00 – 22.00)  Peak   = 13 x 22 x 2,383.79  = 681,763.49 KWh. 
จันทร – ศุกร       (22.00 – 9.00) Off Peak  = 11 x 22 x 2,383.79  = 576,876.80 KWh. 
เสาร – อาทิตย   (00.00 – 24.00) Off Peak  = 24 x 8 x 2,383.79    = 457,687.38 KWh. 
 
ตารางที่ 4.2 การคํานวณคาไฟฟา  
 
No. คาไฟฟา บาท/หนวย หนวย บาท 
1 คาความตองการพลังงานไฟฟา Peak 132.93 2383.79 316,877 
2 คาพลังงานไฟฟา on Peak 2.695 681,763 1,837,353 
  คาพลังงานไฟฟา off Peak  1.1914 576,877 687,291 
  คาพลังงานไฟฟา 0ff Peak (Sat,Sun) 1.1914 457,687 545,289 
3 คา Ft 0.9907 1,716,328 1,700,366 
4 คาบริการ     228.17 
5 คาไฟฟา     5,087,403 
6 VAT 7%     356,118 
  รวม     5,443,522 
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