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บทคัดยอ
งานวิจัยนี้สนใจศึกษาการผลิตไฟฟาจากระบบรวมของกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือ

วิกฤตของกลีเซอรอลและเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งที่ความดันสูงกวาบรรยากาศ โดยระบบรวมดังกลาว
จะถูกออกแบบและจําลองกระบวนการโดยใชซอฟตแวรสําเร็จรูป Aspen Plus องคประกอบของกาซ
สังเคราะหที่ไดจากกระบวนการรีฟอรมมิงสามารถคํานวณโดยใชวิธีการหาคาพลังงานอิสระของกิบสที่ต่ําที่สุด
สวนการคํานวณสมรรถนะการผลิตไฟฟาของระบบรวมจะใชแบบจําลองที่สรางข้ึนในโปรแกรม Aspen Plus
รวมกับสมการทางไฟฟาเคมีที่พิจารณาศักยไฟฟาสูญเสียทั้ง 3 ชนิด (ไดแก ศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากปฏิกิริยา
ไฟฟาเคมีความตานทานไฟฟา และผลของการถายโอนมวล) แบบจําลองที่สรางข้ึนจะถูกนํามาใชในการศึกษา
ผลของสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร (อุณหภูมิ ความดัน และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลี
เซลรอล) และสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง (อุณหภูมิ ความดัน และความ
หนาแนนกระแสไฟฟา) ที่มีผลตอการผลิตไฟฟา ซึ่งพิจารณาจากศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลล
เชื้อเพลิง อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของระบบ
การผลิตไฟฟา จากผลการจําลองกระบวนการพบวาเมื่อกําหนดใหระบบรวมผลิตกําลังไฟฟา 10 กิโลวัตต
สภาวะการดําเนินงานที่เหมาะสมของเครื่องรีฟอรมเมอร คือ อุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 200
บรรยากาศ และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 90 ซึ่งใหกาซผลิตภัณฑประกอบดวยกาซ
ไฮโดรเจน 67.1 เปอรเซ็นตโดยโมล กาซคารบอนไดออกไซด 28.3 เปอรเซ็นตโดยโมล ไอน้ํา 4.4 เปอรเซ็นต
โดยโมล กาซมีเทน 0.2 เปอรเซ็นตโดยโมล และกาซคารบอนมอนอกไซด 86 พีพีเอ็ม สวนสภาวะการ
ดําเนินงานที่เหมาะสมของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งคือ อุณหภูมิ 900 องศาเซลเซียส ความดัน 4
บรรยากาศ และความหนาแนนกระแสไฟฟา 7,000 แอมแปรตอตารางเมตร ภายใตสภาวะการดําเนินงาน
ดังกลาวระบบรวมจะไดศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 1 โวลต จํานวนของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 36 เซลล
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 75 เปอรเซ็นต ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 60
เปอรเซ็นต และประสิทธิภาพของระบบเทากับ 68 เปอรเซ็นต
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ABSTRACT

This research aims to investigate the power generation from an integrated system of
glycerol supercritical water reforming and pressurized solid oxide fuel cell (SOFC). This integrated
system was designed and simulated by using AspenPlusTM. The equilibrium composition of
synthesis gas obtained from reforming process can be calculated based on the method of Gibbs
free energy minimization. In order to compute the performance of integrated system, a
flowsheet simulator in AspenPlusTM was applied with the electrochemical equations taking into
account all voltage losses (i.e. activation, concentration and ohmic losses). The developed model
was employed to study the effect of operating conditions of the reformer (i.e. temperature,
pressure and supercritical water to glycerol ratio) and the operating conditions of the SOFC (i.e.
temperature, pressure and current density) on the performance of the integrated system in terms
of cell voltage, number of SOFC stack, fuel utilization, SOFC electrical efficiency and system
electrical efficiency. The simulation results indicate that when the desired power generation of
integrated system is set as 10 kW, the optimal operating conditions of the reformer are 800 °C,
200 atm and supercritical water to glycerol ratio of 90. The product stream consists of 67.1mol%
of hydrogen, 28.3mol% of carbon dioxide, 4.4mol% of steam, 0.2mol% of methane and 86 ppm
of carbon monoxide. While, the optimal operating conditions of the SOFC are 900 °C, 4 atm and
current density of 7,000 A/m2. Under these operating conditions, the integrated system can
provide the cell voltage of 1 V, number of SOFC stack of 36, fuel utilization of 75%, SOFC
electrical efficiency of 60% and system electrical efficiency of 68%.

Keywords : Hydrogen; Glycerol steam reforming; Supercritical water; Solid oxide fuel cell
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คําอธิบายสัญลักษณ

สัญลักษณ ความหมาย หนวย

Deff, anode สัมประสิทธิ์การแพรของกาซทางดานข้ัวแอโนด m2/s
Deff, cathode สัมประสิทธิ์การแพรของกาซทางดานข้ัวแคโทด m2/s
E ศักยไฟฟาจริง V
E0 ศักยไฟฟาที่สภาวะความดันมาตรฐาน V
EOCV ศักยไฟฟาทางทฤษฎี V
Eanode พลังงานกระตุนในการเกิดปฏิกิริยาไฟฟาเคมีของข้ัวแอโนด kJ/mol
Ecathode พลังงานกระตุนในการเกิดปฏิกิริยาไฟฟาเคมีของข้ัวแคโทด kJ/mol
F คาคงที่ของฟาราเดย C/mol
i ความหนาแนนกระแสไฟฟา A/m2

i0, anode ความหนาแนนกระแสแลกเปลี่ยนที่ข้ัวแอโนด A/m2

i0, cathode ความหนาแนนกระแสแลกเปลี่ยนที่ข้ัวแคโทด A/m2

kanode คาคงที่ pre-exponential สําหรับไฟฟาเคมีของข้ัวแอโนด A/m2

kcathode คาคงที่ pre-exponential สําหรับไฟฟาเคมีของข้ัวแคโทด A/m2

L ความยาวของเซลล m
LHV คาเอนทาลปที่การเผาไหมข้ันต่ํา kJ/mol
n จํานวนเซลลเชื้อเพลิง
n อัตราการไหลเชิงโมล mol/s
P ความดัน atm
pi ความดันยอยของกาซองคประกอบ i atm
pi,TPB ความดันยอยของกาซองคประกอบ i ณ ขอบเขต 3 เฟส atm
PSOFC, Pw กําลังไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง W
R คาคงที่ของกาซ kJ/kmol K
Rohm ความตานทานของโอหม Ω m2

S/G อัตราสวนโดยโมลระหวางน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล
T อุณหภูมิ K
V ศักยไฟฟาในการดําเนินงาน V
W ความกวางของเซลล m
Uf อัตราการใชเชื้อเพลิง
yi เศษสวนโมลของกาซองคประกอบ i

.
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สัญลักษณกรีก ความหมาย หนวย

ศักยไฟฟาสูเสียเนื่องจากปฏิกิริยาไฟฟาเคมี V
ศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากผลการถายโอนมวล V
ศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากความตานทานไฟฟา V
ประสิทธิภาพการแปลงหนวยกระแสไฟฟา %
ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง %
ประสิทธิภาพของระบบ %
การนําไฟฟาของข้ัวแอโนด 1/Ω m
การนําไฟฟาของข้ัวแคโทด 1/Ω m
การนําไอออนของอิเล็กโทรไลต 1/Ω m
ความหนาของข้ัวแอโนด µm
ความหนาของข้ัวแคโทด µm
ความหนาของอิเล็กโทรไลต µm
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บทที่ 1
บทนํา

1.1 ความเปนมาและความสําคัญของปญหา
ในปจจุบันมีการเติบโตของอุตสาหกรรมอยางตอเนื่องและประชากรท่ีเพ่ิมข้ึนอยางรวดเร็ว

สงผลใหมีความตองการในการใชพลังงานเพ่ือใชผลิตกระแสไฟฟามากข้ึนตามไปดวย โดยแหลง
เชื้อเพลิงท่ีใชเปนพลังงานหลักมาจากเชื้อเพลิงฟอสซิลท่ีรูจักกันท่ัวไปคือถานหินน้ํามันและกาซ
ธรรมชาติ ซึ่งเปนเชื้อเพลิงท่ีมีอยูอยางจํากัด และการเผาไหมของเชื้อเพลิงเหลานี้ทําใหเกิดปญหาดาน
สิ่งแวดลอม จึงมีการคนควาหาแหลงพลังงานใหมข้ึนเพ่ือนํามาใชทดแทนการผลิตไฟฟาในปจจุบัน
ทางเลือกหนึง่ท่ีไดรับความสนใจและนาจับตามองคือ เซลลเชื้อเพลิง (Fuel cell)

เซลลเชื้อเพลิงท่ีพัฒนาข้ึนในปจจุบันมีหลายชนิด โดยเซลลเชื้อเพลิงท่ีเหมาะสมกับการผลิต
พลังงานไฟฟาขนาดใหญ คือ เซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง (Solid oxide fuel cell, SOFC)
เนื่องจากเปนเซลลเชื้อเพลิงท่ีดําเนินงานดวยอุณหภูมิสูง จึงมีประสิทธิภาพการผลิตไฟฟาสูงกวาเซลล
เชื้อเพลิงชนิดอ่ืน โดยเชื้อเพลิงท่ีใชควรเปนกาซไฮโดรเจนบริสุทธิ์ แตเนื่องจากเปนสารท่ีติดไฟงายจึง
เกิดปญหาดานการขนสง [1] ในระบบการผลิตไฟฟาโดยเซลลเชื้อเพลิงสวนใหญจึงใชกาซไฮโดรเจน
ท่ีไดจากกระบวนการรีฟอรมมิง การเลือกใชเชื้อเพลิงในการผลิตกาซไฮโดรเจน ก็เปนอีกปจจัยสําคัญ
ท่ีควรพิจารณา เม่ือพิจารณาถึงแนวโนมของการลดลงของเชื้อเพลิงฟอสซิลดังท่ีกลาวไปขางตนแลว
การใชเชื้อเพลิงจากแหลงพลังงานหมุนเวียนจึงเปนทางเลือกท่ีนาสนใจ เพราะชวยลดปญหาการขาด
แคลนพลังงานในอนาคตและปญหาดานสิ่งแวดลอม

โดยปกติแลวการผลิตกาซไฮโดรเจนสําหรับใชในเซลลเชื้อเพลิงสามารถทําได 2 วิธีคือ (1)
กระบวนการรีฟอรมมิงภายนอก (External reforming) โดยกาซไฮโดรเจนจะถูกผลิตในเครื่องรีฟอรม
เมอรแลวจึงปอนกาซสังเคราะหท่ีไดเขาสูเซลลเชื้อเพลิงและ (2) กระบวนการรีฟอรมมิงภายใน
(Internal reforming) ซึ่งวิธีนี้สามารถปอนเชื้อเพลิงเขาสูเซลลเชื้อเพลิงไดโดยตรง แลวกระบวนการ
รีฟอรมมิงจะเกิดข้ึนภายในเซลลเชื้อเพลิง แมวาการดําเนินการแบบกระบวนการรีฟอรมมิงภายในจะมี
ขอดีในดานการใหประสิทธิภาพการผลิตไฟฟาสูง แตเนื่องจากกระบวนการรีฟอรมมิงเปนปฏิกิริยา
แบบดูดความรอนสูงมาก ในขณะท่ีปฏิกิริยาของเซลลเชื้อเพลิงเปนคายความรอน จึงทําใหเกิดความ
แตกตางของอุณหภูมิภายในเซลลเชื้อเพลิงคอนขางมาก ซึ่งเปนทําใหเซลลเชื้อเพลิงอาจแตกหักได
นอกจากนี้ยังสามารถเกิดโคก (Coke) ท่ีข้ัวแอโนดภายในเซลลเชื้อเพลิงได [2] สําหรับการดําเนินการ
แบบกระบวนการรีฟอรมมิงภายนอก แมวาจะมีประสิทธิภาพการผลิตไฟฟาต่ํากวา แตเนื่องจากการ
แยกการทํางานของท้ังสองกระบวนการ จึงสามารถควบคุมความรอนของระบบไดดี นอกจากนี้
สามารถนําความรอนท่ีเหลือจากระบบไปใชประโยชนตอได ดังนั้นโครงงานนี้จึงสนใจศึกษาการทํางาน
ของระบบรวมระหวางกระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนกับเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง โดย
กระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนท่ีสนใจคือ กระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซ
อรอล (Glycerol supercritical water reforming) เนื่องจากการเติบโตของอุตสาหกรรมการผลิตไบ
โอดีเซล (Biodiesel) สงผลใหกลีเซอรอลดิบซึ่งเปนผลพลอยไดมีปริมาณมากและมีราคาถูก อีกท้ังการ
ใชน้ําเหนือวิกฤตแทนไอน้ําหรือน้ําท่ีสภาวะมาตรฐานจะชวยลดพลังงานในเครื่องปฏิกรณ และ
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คุณสมบัติเดนของไอน้ําเหนือวิกฤตท่ีสามารถละลายเขาไดดีกับสารอินทรียซึ่งมีสมบัติไมมีข้ัว ทําให
ใชเวลาในการทําปฏิกิริยาของสารลดลง [3]

เม่ือพิจารณาการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง โดยท่ัวไปจะดําเนินงานท่ี
อุณหภูมิสูงและความดันบรรยากาศ แตจากการศึกษางานวิจัยท่ีผานมาพบวาเม่ือเซลลเชื้อเพลิง
ชนิดออกไซดแข็งท่ีดําเนินงานท่ีความดันสูงกวาบรรยากาศ (Pressurized solid oxide fuel cell)
จะมีประสิทธิภาพในการผลิตไฟฟาเพ่ิมมากข้ึน [4] ซึ่งจากกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ํา
เหนือวิกฤตจากกลีเซอรอลสามารถผลิตกาซไฮโดรเจนท่ีมีอุณหภูมิสูงและความดันสูง จึงสามารถใช
เปนเชื้อเพลิงสําหรับปอนเขาสูเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งไดโดยไมตองมีหนวยเพ่ิมอุณหภูมิและ
ลดความดันกอนปอนเขาสูเซลลเชื้อเพลิง ดังนั้นโครงงานนี้จึงนํากระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ํา
เหนือวิกฤตจากกลีเซอรอลทํางานรวมกับเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ีความดันสูงกวาบรรยากาศ
เพ่ือผลิตไฟฟาใหมีประสิทธิภาพสูงสุดและลดปญหาดานพลังงานและสิ่งแวดลอม

1.2 วัตถุประสงคของการวิจัย
เพ่ือออกแบบและจําลองกระบวนการผลิตไฟฟาจากการทํางานของระบบรวมระหวาง

กระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซอรอลกับเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ีความ
ดันสูงกวาบรรยากาศ และศึกษาสภาวะการดําเนินงานท่ีเหมาะสมเพ่ือใหไดประสิทธิภาพสูงสุดในการ
ผลิตไฟฟา โดยใชซอฟตแวรสําเร็จรูป Aspen Plus

1.3 ขอบเขตของโครงการวิจัย
1.3.1 จําลองกระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนดวยวิธีรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจาก

กลีเซอรอล โดยศึกษาผลของสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร (อุณหภูมิและความดันใน
การดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร และอัตราสวนของไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล) ท่ีมีตอการ
ผลตอการผลิตกาซไฮโดรเจน

1.3.2 ออกแบบระบบรวมของกระบวนการรีฟอรมมิงและเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซด
แข็งท่ีความดันสูงกวาบรรยากาศ โดยใชซอฟตแวรสําเร็จรูป Aspen Plus

1.3.3 จําลองกระบวนการผลิตไฟฟาจากระบบรวมของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
โดยใชกาซสังเคราะหท่ีไดจากกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตเปนเชื้อเพลิง และศึกษาผล
ของสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง (อุณหภูมิและความดันในการ
ดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงและความหนาแนนกระแสไฟฟา) ท่ีมีผลตอประสิทธิภาพการผลิตไฟฟา

1.4 ประโยชนท่ีคาดวาจะไดรับ
14.1 สามารถออกแบบและจําลองกระบวนการผลิตไฟฟาจากการทํางานของระบบ

รวมระหวางกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซอรอลกับเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซด
แข็งท่ีความดันสูงกวาบรรยากาศ

14.2 ทราบสภาวะท่ีเหมาะสมเพ่ือใหไดประสิทธิภาพสูงสุดในการผลิตไฟฟา
14.3 เปนแนวทางการผลิตไฟฟาสําหรับการกระบวนการจริง



3

บทที่ 2
ทฤษฎีและงานวิจัยที่เก่ียวของ

2.1 เซลลเช้ือเพลิง (Fuel cell)
2.1.1 เซลลเช้ือเพลิง

เซลลเชื้อเพลิงเปนอุปกรณผลิตไฟฟากระแสตรง ทําหนาท่ีเปลี่ยนพลังงานเคมี
ของเชื้อเพลิง (กาซไฮโดรเจน) และอากาศ (กาซออกซิเจน) เปนพลังงานไฟฟาไดโดยตรง มีน้ําและ
ความรอนเปนผลพลอยไดจากปฏิกิริยา เนื่องจากเซลลเชื้อเพลิงสามารถสามารถผลิตไฟฟาไดโดย
ไมผานกระบวนการเผาไหมจึงเปนพลังงานท่ีสะอาดไมกอใหเกิดมลภาวะตอสิ่งแวดลอมและ
มีประสิทธิภาพในการทํางานสูง โดยเซลลเชื้อเพลิงไมสามารถเก็บพลังงานเคมีไดเหมือนกับแบตเตอรี่
จึงทําใหตราบใดท่ียังมีการใสเชื้อเพลิงใหกับเซลลเชื้อเพลิงนี้พลังงานไฟฟาก็จะถูกผลิตออกมาตลอด
โดยเซลลเชื้อเพลิงมีองคประกอบสําคัญ 3 สวนหลัก คือ แอโนด (Anode) เปนข้ัวไฟฟาท่ีใหประจุลบ
กับเซลลเชื้อเพลิง มีหนาท่ีสงผานอิเล็กตรอนออกไปทางข้ัวไฟฟา สวนหลักท่ีสองคือ แคโทด
(Cathode) เปนข้ัวไฟฟาท่ีใหประจุบวกกับเซลลเชื้อเพลิง มีหนาท่ีตอเขากับสายไฟภายนอก
รับอิเล็กตรอนมารวมกับอะตอมของกาซออกซิเจนกับกาซไฮโดรเจนกลายเปนโมเลกุลของน้ํา
และสวนหลักสุดทายคืออิเล็กโทรไลต (Electrolyte) ทําจากวัสดุตางๆ เชน สารละลายแผนพลาสติก
มีหนาท่ีคือยอมใหไอออน (บวกหรือลบ) เคลื่อนท่ีผาน สําหรับเซลลเชื้อเพลิงแตละเซลลจะประกอบ
รวมกันแบบอนุกรมบรรจุอยูในสแต็กเซลลเชื้อเพลิง (Fuel cell stack) โดยแตละสแต็กเซลลเชื้อเพลิง
อาจบรรจุเซลลเชื้อเพลิงไวหลายรอยเซลลเพ่ือสรางกระแสไฟฟาท่ีเพียงพอสําหรับการนําไปใชงาน

2.1.2 ชนิดของเซลลเช้ือเพลิง [5]
โดยท่ัวไปเซลลเชื้อเพลิงสามารถจําแนกได 5 ประเภท ตามชนิดของอิเล็กโทรไลต
1) เซลลเชื้อเพลิงชนิดเมมเบรนแลกเปลี่ยนโปรตอน (Proton exchange

membrane fuel cell, PEMFC) หรือเซลลเชื้อเพลิงแบบเยื่ออิเล็กโทรไลตพอลิเมอร (Polymer
electrolyte membrane, PEM) เปนเซลลเชื้อเพลิงท่ีใชโพลิเมอรแข็งเปนอิเล็กโทรไลต ดําเนินงานท่ี
อุณหภูมิต่ําประมาณ 80 องศาเซลเซียส เหมาะสําหรับประยุกตใชในการขนสงและจะถูกนําไปใชกับ
รถยนตในอนาคต

2) เซลลเชื้อเพลิงแบบอัลคาไลน (Alkaline fuel cell, AFC) เปนเซลลเชื้อเพลิง
ท่ีใชสารละลายโพแทสเซียมไฮดรอกไซดเปนอิเล็กโทรไลต ดําเนินงานท่ีอุณหภูมิระหวาง 100 ถึง 250
องศาเซลเซียส เชื้อเพลิงท่ีใชตองเปนกาซไฮโดรเจนและกาซออกซิเจนบริสุทธิ์เทานั้น ทําใหระบบ
มีราคาสูงมาก ไมสามารถนํามาขายในทองตลาดได ทําใหการใชเซลลเชื้อเพลิงชนิดนี้จํากัด
อยูเฉพาะงานในดานอวกาศเทานั้น

3) เซลลเชื้อเพลิงแบบกรดฟอสฟอริก (Phosphoric acid fuel cell, PAFC)
เปนเซลลเชื้อเพลิงท่ีใชกรดฟอสฟอริกเขมขนรอยละ 100 เปนอิเล็กโทรไลต ดําเนินงานท่ีอุณหภูมิ
ระหวาง 150 ถึง 220 องศาเซลเซียส นําไปใชในการผลิตพลังงานไฟฟาและพลังงานความรอน
รวมกัน แตมีประสิทธิภาพการผลิตไฟฟาต่ําเม่ือเทียบกับเซลลชนิดอ่ืน
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4) เซลลเชื้อเพลิงแบบเกลือคารบอเนตหลอม (Molten carbonate fuel cell,
MCFC) เปนเชื้อเพลิงท่ีใชสารลิเธียมคารบอเนต หรือโซเดียมคารบอเนต หรือโปตัสเซียมคารบอเนต
ท่ีหลอมเหลวเปน อิเล็กโทรไลต ดําเนินงานท่ีอุณหภูมิระหวาง 600 ถึง 700 องศาเซลเซียส นําไปใช
ในการผลิตไฟฟาและสามารถใหไอน้ําความดันสูงเพ่ือนํามาชวยผลิตไฟฟา แตใหประสิทธิภาพในการ
ผลิตไฟฟาไมสูงมากนัก

5) เซลลเชื้อเพลิงแบบออกไซดของแข็ง (Solid oxide fuel cell, SOFC) เปน
เชื้อเพลิงท่ีใชของแข็งท่ีเปนสารผสมระหวางโลหะกับเซรามิก เชน เซอรโคเนียมออกไซด เปนอิเล็กโทร
ไลต ดําเนินงานท่ีอุณหภูมิระหวาง 800 ถึง 1,000 องศาเซลเซียส นําไปใชในการผลิตไฟฟาและ
สามารถ นําไอน้ําอุณหภูมิสูงท่ีไดจากกระบวนการนี้ใชปนกังหันกาซได ทําใหประสิทธิภาพเพ่ิมข้ึน
อยางมาก

2.2 เซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็ง (Solid oxide fuel cell, SOFC)
2.2.1 เซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็ง

เซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งเปนเซลลเชื้อเพลิงท่ีมีประสิทธิภาพสูง และคาด
วาจะสามารถใชเปนแหลงกําเนิดไฟฟาสําหรับโรงผลิตไฟฟาในอนาคตเซลลเชื้อเพลิงชนิดนี้ใชของแข็ง
จําพวกเซรามิกเปนอิเล็กโทรไลต ทําใหสามารถดําเนินงานท่ีอุณหภูมิสูงประมาณ 800 ถึง 1,000
องศาเซลเซียส โดยขอดีของการดําเนินงานท่ีอุณหภูมิสูงคือ สามารถใชเชื้อเพลิงไดหลากหลาย
เชน กาซธรรมชาติ  หรือกาซชีวมวล และสามารถนําไปประยุกต ใช ในระบบผลิตไฟฟาและ
ความรอนรวม อีกท้ังยังทํางานรวมกับกังหันกาซเพ่ือเพ่ิมการผลิตไฟฟา [1] โดยเซลลเชื้อเพลิง
มีสวนประกอบหลัก 3 สวน [6] คือ

1) ข้ัวแอโนด (Anode) โลหะท่ีใชทําเปนข้ัวแอโนด ไดแก Ni Co Ru และ Pt
โดย โลหะ Ru จะทําหนาท่ีเปนแอโนดไดดีเพราะมีความเสถียร แตมีราคาแพง จึงนิยมใช Ni ซึ่งมีราคา
ถูกทําหนาท่ีเปนแอโนดไดดีพอสมควรและอยู ในเกณฑเปนท่ียอมรับได นอกจากนี้เ พ่ือคงไว
ซึ่งคุณลักษณะของความพรุน จึงใชแอโนดในรูป Cermet ของโลหะกับ Stabilized zirconia ซึ่งจาก
การวิจัยพบวา Ni/yttria-zirconia เปนวัสดุท่ีใชทําแอโนดไดดีท่ีสุดในขณะนี้

2) ข้ัวแคโทด (Cathode) โดยท่ัวไปวัสดุท่ีใชทําข้ัวแคโทดในเซลลเชื้อเพลิงชนิด
ออกไซดแข็งคือ Doped La-manganite  (LaMnO3)  มีสมบัติเปนสารก่ึงตัวนํา ปจจุบันนิยมใช
Sr doped La-manganite (LSM) มากท่ีสุด แตการเติม Sr มีท้ังขอดีและขอเสียคือ ทําใหการ
นําไฟฟาดี ขณะเดียวกันสัมประสิทธิ์การขยายตัวของแคโทดก็มากข้ึนดวย สงผลทําใหเกิด
การเปลี่ยนแปลงท่ีบริเวณผิวสัมผัสระหวางแคโทดและ อิเล็กโทรไลตซึ่งเปนบริเวณท่ีเกิดปฏิกิริยาเคมี
และยิ่งเม่ือเวลาผานไปมากเทาไรการเปลี่ยนแปลงก็มากข้ึนตามไปดวย สงผลใหการแพรผานของกาซ
ลดนอยลง

3) อิเล็กโทรไลต (Electrolyte) สารท่ีใชเปนอิเล็กโทรไลตท่ีดีท่ีสุดในเซลล
เชื้อเพลิง ชนิดออกไซดแข็งคือ Zirconia (ZrO2) ท่ี Doped ดวย Trivalent metal oxide เชน
Y2O3 Yb2O3 Sc2O3 หรือ Divalent metal oxide เชน CaO MgO เปนตน ปจจุบันเซลลเชื้อเพลิง
ชนิดออกไซดแข็งท่ีใชในทางการคาเชิงพาณิชยจะใชรอยละ 8 Yttria-stabilized zirconia (YSZ)
เปนอิเล็กโทรไลต โดยสามารถดําเนินงานไดท่ีอุณหภูมิประมาณ 1,000 องศาเซลเซียส ปญหาหลัก
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ของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งคืออุณหภูมิท่ีเซลลทํางานสูงเกินไป ถาสามารถหาวัสดุทดแทนท่ี
ทํางานไดท่ีอุณหภูมิต่ําจะชวยลดตนทุนของอิเล็กโทรด และวัสดุท่ีเปนตัวเชื่อมตอของเซลลเขาดวยกัน
ทําใหมีการวิจัยเพ่ือมุงเนนหาแนวทางท่ีทําใหเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งดําเนินงานไดท่ีอุณหภูมิ
ต่ําลง ซึ่งอาจทําไดโดยการใชอิเล็กโทรไลตของแข็ง เชน Ceria (CeO2) Doped ดวย CaO Y2O3
Sm2O3 Gd2O3 และ Lanthanum gallate หรือทําใหความหนาของอิเล็กโทรไลตบางลง เปนตน

รูปท่ี 2.1 สวนประกอบพ้ืนฐานและหลักการทํางานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
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2.2.2 หลักการทํางานของเซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
กาซไฮโดรเจนถูกปอนเขาสู เซลลเชื้อเพลิงแบบออกไซดแข็ง ท่ี ข้ัวแอโนด

เกิดปฏิกิริยาออกซิเดชันไดอิเล็กตรอน อิเล็กตรอนจะเคลื่อนท่ีผานวงจรภายนอกใหไฟฟากระแสตรง
ขณะเดียวกันอากาศถูกปอนเขาท่ีข้ัวแคโทดเกิดปฏิกิริยารีดักชัน โดยรับอิเล็กตรอนจากปฏิกิริยา
ออกซิเดชัน เม่ือกาซออกซิเจน (O2) แตกตัวเปนออกซิเจนไอออน (O2-) ท่ีอิเล็กโทรไลต ออกซิเจน
ไอออนจะเขาทําปฏิกิริยากับกาซไฮโดรเจน (H2) ไดผลิตภัณฑเปนน้ําท่ีข้ัวแอโนดและมีความรอน
เกิดข้ึน สมการการเกิดปฏิกิริยาเคมีมีดังนี้

ปฏิกิริยาท่ีข้ัวแอโนด H2 + O2- H2O + 2e- (2.1)
ปฏิกิริยาท่ีข้ัวแคโทด 0.5O2 + 2e- O2- (2.2)
ปฏิกิริยาของเซลล H2 + 0.5O2 H2O + Electrical + Heat (2.3)

2.2.3 การหาสมรรถนะของเซลลเช้ือเพลิง [7]
ศักยไฟฟาทางทฤษฎี (Reversible cell voltage หรือ Theoretical open-

circuit potential, EOCV) ขับเคลื่อนประจุไฟฟารอบวงจรไฟฟา โดยเกิดจากความแตกตางระหวาง
ศักยของปฏิกิริยาเคมีท่ีเกิดข้ึนท่ีข้ัวไฟฟา (Electrode) สามารถแสดงไดดวยสมการของเนินสท (Nernst
equation) ดังนี้ E = E − ln . (2.4)

โดยท่ี E คือศักยไฟฟาท่ีความดันบรรยากาศ (Standard pressure) ซึ่งเปนฟงกชันของอุณหภูมิ
ท่ีสภาวะดําเนินงาน ดังสมการE = 1.253 − 2.4516	 × 10 T(K) (2.5)

ศักยไฟฟาจริง (Actual fuel cell voltage, E) จะมีคานอยกวาศักยไฟฟา
ทางทฤษฎี เนื่องจากมีความตานทานภายในเซลลเชื้อเพลิง และการสูญเสียศักยไฟฟาท่ีเกิดข้ึน
เนื่องจากการเกิดปฏิกิริยาไฟฟาเคมี (Electrochemical reaction) ท่ีบริเวณพ้ืนผิวระหวางข้ัวไฟฟา
และอิเล็กโทรไลตท่ีเกิดปฏิกิริยา (Electrode-electrolyte interface)E = E − 	 (η 	+ 	η + 	η ) (2.6)

1) ศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากปฏิกิริยาไฟฟาเคมี (Activation overpotential,ηact) เปนการสูญเสียศักยไฟฟาเนื่องจากการเกิดปฏิกิริยาทางไฟฟาเคมีท่ีบริเวณผิวของข้ัวไฟฟา ซึ่ง
ตอง มีพลังงานการเกิดปฏิกิริยามากกวาพลังงานกระตุน (Activation energy, Ea) จึงทําใหมีการ
สูญเสียศักยไฟฟาเนื่องจากปฏิกิริยาไฟฟาเคมี ดังสมการη = η , + η , (2.7)

η , = ln , + , + 1 (2.8)
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i , = k exp − (2.9)

η , = ln , + , + 1 (2.10)

i , = k exp − (2.11)

2) ศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากความตานทานไฟฟา (Ohmic overpotential,ηohm) เปนการสูญเสียศักยไฟฟาเนื่องจากความตานทานไฟฟาของข้ัวไฟฟา และความตานทานการ
ไหลของประจุไฟฟาในอิเล็กโทรไลต ดังสมการη = iR (2.12)R = 	 + + (2.13)

3) ศักย ไฟฟ าสูญเสี ยเนื่ องจากผลของการถ ายโอนมวล (Concentration
overpotential, ηconc) เปนคาการสูญเสียศักยไฟฟาเนื่องจากการลดลงของความเขมขนของกาซ
เชื้อเพลิงท่ีเขาทําปฏิกิริยาไฟฟาเคมีบริเวณพ้ืนผิวระหวางข้ัวไฟฟาและอิเล็กโทรไลต (Electrode-
electrolyte interface) มีความตานทานของการถายเทมวลสาร (Mass transfer) เกิดข้ึน ดังสมการ

η = η , + η , (2.14)η , = 	 ln , , (2.15)

η , = 	 ln , (2.16)p , = 	p − , i (2.17)

p , = 	p − , i (2.18)p , = 	P − P − p exp , i (2.19)

4) กราฟสมรรถนะของเซลลเชื้อเพลิง
สมรรถนะของเซลลเชื้อเพลิงสามารถดูไดจากกราฟความสัมพันธระหวาง

ความหนาแนนกระแสไฟฟา (Current density) กับศักยไฟฟา (Cell voltage) แสดงดังรูปท่ี 2.2
โดยเสนประคือศักยไฟฟาทางทฤษฎีซึ่งก็คือคาศักยไฟฟาสูงสุดท่ีเปนไปได และเสนทึบคือศักยไฟฟาจริง
เม่ือกระแสไฟฟาไหลครบวงจรจะเกิดการสูญเสียศักยไฟฟา (Voltage loss) จาก 3 สวนหลัก
คือ ศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากปฏิกิริยาไฟฟาเคมี ความตานทานไฟฟา และผลของการถายโอนมวลสาร
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รูปท่ี 2.2 กราฟความสัมพันธระหวางความหนาแนนกระแสไฟฟากับศักยไฟฟา

ซึ่งตลอดการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงจะเห็นวากราฟแบงเปน 3 ชวง ตามปริมาณประแสไฟฟา
โดยกราฟในชวงแรกศักยไฟฟาสูญเสียจากปฏิกิริยาไฟฟาเคมีสงผลมากท่ีสุด เนื่องจากเซลลเชื้อเพลิง
ยังไมเ กิดปฏิ กิริยาเคมี จึงตองใชพลังงานการเกิดปฏิ กิริยาใหมากกวาพลังงานกระตุนเ พ่ือ
ใหเกิดปฏิกิริยาท่ีข้ัวไฟฟา เม่ืออิเล็กตรอนผานอิเล็กโทรไลตและข้ัวไฟฟาไปยังวงจรภายนอก
การสูญเสียศักยไฟฟาเนื่องจากความตานทานไฟฟา ซึ่งมีสมการเปนเสนตรงดังสมการท่ี (2.12)
จึงสงผลใหกราฟในชวงกลางนั้นเปนเสนตรง และในชวงสุดทายการสูญเสียศักยไฟฟาจากผลของ
การถายโอนมวลสาร มีผลมากท่ีสุดเนื่องจากเชื้อเพลิงท่ีใกลหมดไป ดังนั้นในการพิจารณาสมรรถนะ
ของเซลลเชื้อเพลิง จึงสามารถดูไดจากกราฟความสัมพันธระหวางกระแสไฟฟากับศักยไฟฟา โดยถา
ตองการดําเนินงานใหเซลลเชื้อเพลิงมีสมรรถนะท่ีดีนั้นสามารถทําไดโดยปรับสภาวะการดําเนินงาน
หรือการออกแบบใหไดเสนกราฟศักยไฟฟาจริงเขาใกลคาศักยไฟฟาทางทฤษฎีมากท่ีสุด

2.3 เช้ือเพลิงสําหรับเซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
เชื้อเพลิงท่ีใชสําหรับเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งคือกาซไฮโดรเจน นอกจากนี้สามารถ

ใชสารประกอบไฮโดรคารบอนอ่ืนๆ เชน กาซธรรมชาติ กาซมีเทน เอทานอล เมทานอล เปนตน
เปนเชื้อเพลิงไดเชนกัน แตตองถูกเปลี่ยนใหอยูในรูปกาซไฮโดรเจนกอนนํามาใชเปนเชื้อเพลิง และใช
กาซออกซิเจนในอากาศเปนตัวออกซิไดซ ซึ่งผลิตภัณฑผลพลอยไดท่ีจากปฏิกิริยาเคมีคือน้ําและความรอน

EOCVActivation overpotential
Dominated

Ohmic overpotential
Dominated

Concentration overpotential
Dominated
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2.4 การผลิตกาซไฮโดรเจน (Hydrogen production)
2.4.1 กาซไฮโดรเจน

กาซไฮโดรเจนเปนหนึ่งในแหลงพลังงานทางเลือกท่ีมีศักยภาพและคุณภาพท่ี
สามารถใชทดแทนพลังงานเชื้อเพลิงปโตรเลียมไดดี โดยการผลิตกาซไฮโดรเจนเพ่ือใชเปนเชื้อเพลิง
สําหรับเซลลเชื้อเพลิงมีหลายวิธี เชน การแยกน้ําดวยกระแสไฟฟา (Electrolysis of water) ซึ่งใช
ไฟฟา เพ่ือแยกน้ําเพ่ือใหไดกาซไฮโดรเจนและกาซออกซิเจน การออกซิเดชันบางสวน (Partial
oxidation) ซึ่งจํากัดปริมาณอากาศหรือกาซออกซิเจนในการเผาไหมเพ่ือไมใหเกิดการเผาไหมสมบูรณ
และการรีฟอรมมิงดวยไอน้ํา (Steam reforming) เปนการทําปฏิกิริยารวมกับไอน้ําและใชตัวเรง
ปฏิกิริยา ในการผลิตกาซไฮโดรเจน เม่ือพิจารณาถึงขอดีและขอเสียของการผลิตกาซไฮโดรเจน การรี
ฟอรมมิงดวยไอน้ําเปนกระบวนการท่ีนาสนใจเพราะไดผลิตภัณฑกาซไฮโดรเจนสูง ดังนั้นโครงงานนี้จึง
สนใจ การผลิตกาซไฮโดรเจนจากการรีฟอรมมิงดวยไอน้ํา

2.4.2 การรีฟอรมมิงดวยไอน้ํา (Steam reforming)
ปจจุบันเทคโนโลยีท่ีมีประสิทธิภาพสูงในการผลิตกาซไฮโดรเจน คือ กระบวนการ

รีฟอรมมิงดวยไอน้ํา เปนเทคโนโลยีท่ีมีความเหมาะสมในการผลิตกาซไฮโดรเจนเพ่ือใชในเชิงพาณิชย
และสงตอสูกระบวนการการผลิตกระแสไฟฟาดวยเซลลเชื้อเพลิงแบบออกไซดแข็งได [1] โดยมี
สารตั้งตนเปนกาซธรรมชาติ เอทานอล หรือกาซชีวมวล เปนตน ซึ่งกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ํา
ประกอบดวย 2 ข้ันตอน คือ

1) การทําปฏิกิริยาระหวางสารตั้งตนกับไอน้ําท่ีอุณหภูมิ 750 ถึง 800 องศา
เซลเซียส ซึ่งผลิตภัณฑท่ีไดคือกาซสังเคราะห (กาซคารบอนมอนอกไซดและกาซไฮโดรเจน) ดังสมการ

CnHm+ nH2O            nCO + (m/2 + n)H2 (2.20)

2) ปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟ (Water-gas shift reaction, WGS) ซึ่งเกิดปฏิกิริยา
ตอเนื่องจากข้ันตอนท่ี1 ระหวางคารบอนมอนอกไซดกับน้ําโดยใชตัวเรงปฏิกิริยา ผลิตภัณฑท่ีไดคือกาซ
คารบอนไดออกไซดและกาซไฮโดรเจน ดังสมการ

CO + H2O CO2 + H2 (2.21)
แมวาในปจจุบันการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเปนวิธีท่ีนิยมในการผลิตกาซไฮโดรเจน

เนื่องจากสามารถใหผลิตภัณฑกาซไฮโดรเจนสูง [8] แตการใชน้ําเหนือวิกฤตแทนการใชไอน้ําจะทําให
ไดผลิตภัณฑกาซไฮโดรเจนมีอุณหภูมิสูงและความดันสูง จึงสามารถปอนเขาสู เซลลเชื้อเพลิง
ชนิดออกไซดแข็งไดโดยไมตองมีหนวยเพ่ิมอุณหภูมิและลดความดันกอนปอนเขาเซลลเชื้อเพลิง
ดังนั้นน้ําเหนือวิกฤตจึงถือเปนทางเลือกใหมท่ีกําลังนิยมอยูในตอนนี้

2.4.3 น้ําเหนือวิกฤต [3]
น้ําในสถานะของเหลวท่ีสภาวะปกติ (อุณหภูมิ 25 องศาเซลเซียสและความดัน

1 บรรยากาศ) เปนตัวทําละลายท่ีดีสําหรับสารประกอบท่ีมีข้ัวและเกลืออนินทรีย แตเม่ืออยูในสภาวะ
ภายใตอุณหภูมิและความดันสูงท่ีเหนือจุดวิกฤตของน้ํา (อุณหภูมิวิกฤต 373.95 องศาเซลเซียส และ
ความดันวิกฤต 22.05 เมกะปาสคาล) ทําใหคุณสมบัติของน้ําเหนือวิกฤตนี้ บางลักษณะเหมือนกาซ
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บางลักษณะเหมือนของเหลว เชน ความหนืดของน้ําเหนือวิกฤตมีคาต่ํากวาน้ําท่ีสภาวะปกติและ
คาการถายเทมวลสาร การควบคุมการแพร รวมถึงคาการนําความรอนของน้ําเหนือวิกฤตก็สูงข้ึน
เชนกัน สงผลใหมีคุณสมบัติท่ีดีในการถายเทความรอนเพ่ือชวยลดพลังงานท่ีใชในเครื่องปฏิกรณ
ในการทําปฏิกิริยารีฟอรมมิงดวยไอน้ําได

2.4.4 กลีเซอรอล [9]
กลีเซอรอลดิบเปนผลิตภัณฑพลอยไดจากกระบวนการผลิตไบโอดีเซล ซึ่งกลีเซอรอล

ดิบมีสิ่งเจือปนอยูมากจึงมีราคาคอนขางถูก การนํากลีเซอรอลไปใชประโยชนในดานอุตสาหกรรม
กลีเซอรอลท่ีใชควรเปนกลีเซอรอลบริสุทธิ์ ซึ่งการนํากลีเซอรอลดิบไปผานกระบวนการทําใหบริสุทธิ์
จะมีคาดําเนินการคอนขางสูง ในปจจุบันนักวิจัยจึงสนใจเพ่ิมมูลคาใหกับกลีเซอรอลดิบ โดยการนํา
กลีเซอรอลดิบไปใชเปนสารตั้งตนสําหรับผลิตกาซไฮโดรเจน ซึ่งสามารถนํากลีเซอรอลดิบมาใชในการ
ผลิตไดเลยโดยไมตองผานกระบวนการทําใหเปนกลีเซอรอลบริสุทธิ์

2.4.5 การผลิตกาซไฮโดรเจนสําหรับเซลลเช้ือเพลิง [2]
รูปแบบการใชเชื้อเพลิงท่ีมาจากสารประกอบไฮโดรคารบอนในเซลลเชื้อเพลิง

ชนิดออกไซดแข็ง มีอยูดวยกัน 2 รูปแบบ คือ กระบวนการรีฟอรมมิงภายใน และกระบวนการ
รีฟอรมมิงภายนอก โดยแตละรูปแบบมีรายละเอียดดังนี้

1) กระบวนการรีฟอรมมิงภายใน (Internal reforming)
ปฏิกิริยาดูดความรอนจากปฏิกิริยารีฟอรมมิงและปฏิกิริยาคายความรอน

จากปฏิกิริยาออกซิเดชันเกิดข้ึนพรอมกันภายในเซลลเชื้อเพลิง ทําใหมีการถายเทความรอนระหวาง
สองกระบวนการไดดี ซึ่งการถายเทความรอนนี้คลายกับการดําเนินงานแบบออโตเทอรมอล
(Autothermal operation) นั่นคือ ไมจําเปนตองรับพลังงานจากภายนอก เนื่องจากสามารถนําความ
รอนจากปฏิกิริยาคายความรอนใหกับปฏิกิริยารีฟอรมมิงไดโดยตรง แตความรอนท่ีตองการสําหรับ
ปฏิกิริยารีฟอรมมิงอาจไมเหมาะสมกับความรอนท่ีไดจากสวนของเซลลเชื้อเพลิง ทําใหเกิดความ
แตกตางของอุณหภูมิภายในเซลลเชื้อเพลิงจึงเกิดการเสื่อมสภาพและการแตกหักได ลักษณะการ
ดําเนินงานของกระบวนการรีฟอรมมิงภายในแสดงดังรูปท่ี 2.3(a)

2) กระบวนการรีฟอรมมิงภายนอก (External reforming)
ปฏิกิริยารีฟอรมมิงจะเกิดข้ึนท่ีหนวยรีฟอรมเมอรในการผลิตกาซไฮโดรเจน

กอนปอนเขาสูเซลลเชื้อเพลิงทําปฏิกิริยาออกซิเดชัน จึงไมมีการถายเทความรอนโดยตรงระหวางการ
ดําเนินงานของท้ังสองหนวยแตสามารถนําความรอนท่ีไดจากปฏิกิริยาภายในเซลลเชื้อเพลิงไปใช
กับหนวยอ่ืนได ลักษณะการดําเนินงานของกระบวนการรีฟอรมมิงภายนอกแสดงดังรูปท่ี 2.3(b)
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รูปท่ี 2.3 กระบวนการรีฟอรมมิงภายใน (a) และกระบวนการรีฟอรมมิงภายนอก (b)

2.5 งานวิจัยท่ีเกี่ยวของ
2.5.1 การผลิตกาซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลี-

เซอรอล
ณพัตร เฉยรอด และสิริรัตน นุชพงศ (2012) [10] ศึกษาการดําเนินงานของ

กระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนจากกลีเซอรอลโดยใชปฏิกิริยารีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตเพ่ือให
ไดกาซไฮโดรเจนมากท่ีสุด พบวาการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอรท่ีเหมาะสมท่ีสุดคือ อุณหภูมิ
800 องศาเซลเซียสและความดัน 230 บรรยากาศ  สวนอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลดิบ
ท่ีเหมาะสมท่ีสุดเทากับ 90 ซึ่งจะใหกาซผลิตภัณฑท่ีประกอบดวยกาซไฮโดรเจน 65 เปอรเซ็นตโดยโมล
กาซคารบอนไดออกไซด 23 เปอรเซ็นตโดยโมล และไอน้ํา 12 เปอรเซ็นตโดยโมล และศึกษาสภาวะ
การดําเนินงานของเครื่องแยกกาซ-ของเหลว เพ่ือทําใหกาซผลิตภัณฑท่ีไดมีความบริสุทธิ์ของ
กาซไฮโดรเจนเพ่ิมมากข้ึน พบวาท่ีสภาวะการดําเนินงานท่ีเหมาะสมคืออุณหภูมิ 30 องศาเซลเซียส
และความดัน 20 บรรยากาศ ซึ่งจะใหกาซผลิตภัณฑท่ีประกอบดวยกาซไฮโดรเจน 74 เปอรเซ็นตโดยโมล
กาซคารบอนไดออกไซด 25 เปอรเซ็นตโดยโมล และกาซอ่ืนๆ 1 เปอรเซ็นตโดยโมล

2.5.2 การผลิตไฟฟาจากเซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็งแบบความดันสูง
Recknagle P.K. และคณะ (2010) [11] สรางแบบจําลองกระบวนการรีฟอรม

มิงมีเทน ดวยไอน้ําภายในเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งเม่ือดําเนินงานท่ีความดันสูง เพ่ือ
คาดการณการกระจายของอัตราการรีฟอรมมิงภายใน อุณหภูมิ และกระแสไฟฟาท่ีมีผลตอการ
ดําเนินงานท่ีความดันสูง การจําลองผลการดําเนินงานท่ีความดันสูงแสดงใหเห็นวาสามารถปรับปรุง
ประสิทธิภาพความรอนและไฟฟาใหดีข้ึน พบวาอุณหภูมิเฉลี่ยและอุณหภูมิสูงสุดของเซลลลดลงรอย
ละ 3 หรือ 20 องศาเซลเซียส และศักยไฟฟาเพ่ิมข้ึนรอยละ 9 เม่ือดําเนินงานท่ีความดันเพ่ิมข้ึนจาก 1
บรรยากาศ ถึง 10 บรรยากาศ

Seidler S. และคณะ (2010) [4] ศึกษาการทํางานของเซลลเชื้อเพลิงชนิด
ออกไซดแข็งดําเนินงานท่ีความดันสูงกวาบรรยากาศรวมกับเครื่องกังหันกาซโดยการทดลองและสราง
แบบจําลองเพ่ือศึกษาอิทธิพลในการดําเนินงานท่ีความดัน 1.4 บาร ถึง 3 บาร ของเซลลเชื้อเพลิงชนิด

(a)  Internal Reforming (b)  External Reforming
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ท่ีมีข้ัวแอโนดเปนโครงสรางรองรับ 5 เซลลสแต็ก พบวาประสิทธิภาพของการทํางานจะเพ่ิมข้ึนเม่ือ
ดําเนินงานท่ีความดันสูงข้ึน โดยกําลังไฟฟาเพ่ิมข้ึนจาก 248 มิลลิวัตตตอตารางเซนติเมตร ท่ีความดัน
1.4 บาร เปน 307 มิลลิวัตตตอตารางเซนติเมตร ท่ีความดัน 2 บาร และ 323 มิลลิวัตตตอตาราง
เซนติเมตร ท่ีความดัน 3 บาร โดยศักยไฟฟาเทากับ 0.9 โวลต อัตราสวนของไฮโดรเจนและไนโตรเจน
ท่ีเขาข้ัวแอโนดเทากับ 1:1 อากาศเขาท่ีข้ัวแคโนด และดําเนินงานท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส

Saebea D. และคณะ (2013) [12] ศึกษาการทํางานของระบบรวมระหวางเซลล
เชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งดําเนินงานท่ีความดันสูงกับกังหันกาซ โดยใชเอทานอลเปนสารตั้งตน พบวา
การเพ่ิมความดันในการดําเนินงานสามารถปรับปรุงประสิทธิภาพการผลิตไฟฟาของระบบไดดี โดย
ความดัน ท่ีเหมาะสมอยูในชวง 4 บาร ถึง 6 บาร สามารถใหประสิทธิภาพสูงสุดในการผลิตไฟฟา
และพบวาความรอนเหลือท้ิงท่ีไดจากกังหันกาซนั้นสูงกวาความรอนท่ีตองการสําหรับระบบรวม ดังนั้น
ระบบรวมระหวางเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งกับกังหันกาซสามารถรักษาสภาวะในการ
ดําเนินงานได ดวยตัวเองภายใตการดําเนินงานท่ีความดันสูงระบบรวมตองการการนําความรอนเหลือ
ท้ิงจากข้ัวแคโทดมาหมุนเวียนกลับมาใชในปริมาณมากเพ่ือรักษาระบบใหดําเนินงานโดยไมตองมี
ความรอนจากระบบอ่ืน แตการเพ่ิมสัดสวนการหมุนเวียนของความรอนเหลือท้ิงจากข้ัวแคโทดทําให
ประสิทธิภาพการผลิตไฟฟาของระบบลดลง
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บทที่ 3
วิธีการดําเนินงาน

โครงงานนี้สนใจศึกษาสภาวะท่ีเหมาะสมเพ่ือใหไดประสิทธิภาพสูงสุดในการผลิตไฟฟา
จากการทํางานของระบบรวมระหวางกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซอรอลกับ
เซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งแบบความดันสูง โดยสรางแบบจําลองกระบวนการดวยโปรแกรม
สําเร็จรูป Aspen Plus ซึ่งขอดีของการใชโปรแกรมสําเร็จรูป Aspen Plus คือสามารถออกแบบ
กระบวนการผลิตในระดับอุตสาหกรรมและทําสมดุลมวลสารและพลังงานของกระบวนการผลิต
เนื่องจากโปรแกรม Aspen Plus ชวยใหการคํานวณท่ีซับซอนสามารถทําไดงายข้ึนและสามารถ
ปรับเปลี่ยนปจจัยในกระบวนการผลิตไดงาย ในหัวขอท่ี 3.1 แสดงการออกแบบกระบวนการรีฟอรมมิง
ดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซอรอล เพ่ือผลิตกาซไฮโดรเจนสําหรับใชเปนเชื้อเพลิงเพ่ือปอนเขาสู
เซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง และในหัวขอท่ี 3.2 นําเสนอการออกแบบเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
ท่ีมีเชื้อเพลิงคือกาซไฮโดรเจนจากการกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซอรอล

3.1 การผลิตกาซไฮโดรเจนจากกระบวนรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซอรอล
กระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนจากกลีเซอรอลและไอน้ําเหนือวิกฤต แสดงดังรูปท่ี 3.1

ประกอบดวยเครื่องปฏิกรณหลัก 2 เครื่องปฏิกรณ คือ เครื่องรีฟอรมเมอร (Reformer) และเครื่อง
ปฏิกรณท่ีเกิดปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟ (Water gas-shift reactor) และตารางท่ี 3.1 แสดงสภาวะการ
ดําเนินงานของกระบวนการรีฟอรมมิง

รูปท่ี 3.1 แบบจําลองกระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤต
จากกลีเซอรอล
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ตารางท่ี 3.1 แบบจําลองสภาวะการดําเนินงานของกระบวนการรีฟอรมมิง

หนวยปฏิบัติการ แบบจําลอง
สภาวะการดําเนินงาน

มาตรฐาน ชวงท่ีศึกษา
HEATER1 Heater 500 oC -
REFORMER RGibbs Reactor 800 oC 600 - 1,000 oC

240 atm 200 - 280 atm
TURBINE1 Turbine 4 atm -
COOLER1 Heater 200 ๐C -
WSHIFT REquil Reactor 60 oC -

4 atm -

3.1.1 สารตั้งตน

สารตั้งตนท่ีปอนเขาสูกระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนประกอบดวย 2 สวน คือ
น้ําเหนือวิกฤตและกลีเซอรอลดิบ ซึ่งประกอบดวย กลีเซอรอล 80 เปอรเซ็นตโดยโมล และเมทานอล
20 เปอรเซ็นตโดยโมล โดยน้ําเหนือวิกฤตและกลีเซอรอลจะปอนรวมเขากันในเครื่องผสม (MIXER)
จากนั้นถูกเพ่ิมอุณหภูมิดวยเครื่องใหความรอน (HEATER1) กอนถูกสงไปทําปฏิกิริยาในเครื่องรีฟอรมเมอร

3.1.2 เครื่องรีฟอรมเมอร (Reformer)

ในการจําลองกระบวนการของเครื่องรีฟอรมเมอรใชแบบจําลองเครื่องปฏิกรณ
ชนิด RGibbsโดยปฏิกิริยาท่ีสามารถเกิดข้ึนไดมีดังนี้

ปฏิกิริยารีฟอรมมิงกลีเซอรอล C3H8O3 + 3H2O 3CO2 + 7H2 (3.1)
ปฏิกิริยาแตกตัวกลีเซอรอล C3H8O3 3CO + 4H2 (3.2)
ปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟ CO + H2O CO2 + H2 (3.3)
ปฏิกิริยารีฟอรมมิงเมทานอล CH3OH + H2O CO2 + 3H2 (3.4)
ปฏิกิริยาแตกตัวเมทานอล CH3OH CO + 2H2 (3.5)
ปฏิกิริยาการเกิดมีเทน CO + 3H2 CH4 + H2O (3.6)

ในการศึกษาจะปรับเปลี่ยนสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร ในชวง
อุณหภูมิ 600 ถึง 1,000 องศาเซลเซียส และความดัน 200 ถึง 280 บรรยากาศ
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3.1.3 เครื่องปฏิกรณท่ีเกิดปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟ (Water gas-shift reactor)

ผลิตภัณฑท่ีไดจากเครื่องรีฟอรมเมอรจะถูกลดความดันดวยกังหัน (TURBINE)
และทําใหเย็นลงดวยเครื่องทําความเย็น (COOLER1) แลวสงไปยังเครื่องปฏิกรณท่ีเกิดปฏิกิริยา
วอเตอรแกสชิฟ โดยกาซคารบอนมอนอกไซดจะทําปฏิกิริยากับน้ําไดกาซไฮโดรเจนและกาซ
คารบอนไดออกไซด ดังนี้

ปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟ CO + H2O CO2 + H2 (3.3)

3.2 เซลลเช้ือเพลิง
เซลลเชื้อเพลิงประกอบดวย 2 สวนหลัก คือข้ัวแคโทดและข้ัวแอโนด โดยแผนภาพ

กระบวนการของเซลลเชื้อเพลิงแสดงดังรูปท่ี 3.2 และตารางท่ี 3.2 แสดงสภาวะการดําเนินงานของเซลล
เชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง

รูปท่ี 3.2 แบบจําลองกระบวนการของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
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ตารางท่ี 3.2 แบบจําลองสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง

หนวยปฏิบัติการ แบบจําลอง
สภาวะการดําเนินงาน

มาตรฐาน ชวงท่ีศึกษา
COMPR Compressor 4 atm 4 - 8 atm
HEATER2 Heater 800 oC -
HEATER3 Heater 400 oC -
CATHODE Separator Spit fraction

(Oxygen) = 0.22 -

ANODE RGibbs Reactor 800 oC 800 – 1,000oC
4 atm 4 - 8 atm

AFTERBUR RStoic Reactor 1,100 ๐C -
4 atm -

TURBINE2 Turbine 1 atm -

3.2.1 สารตั้งตน

สารตั้งตนท่ีปอนเขาสูกระบวนการของเซลลเชื้อเพลิงประกอบดวย 2 สวน คือ
กาซสังเคราะหและอากาศ โดยกาซสังเคราะหเปนกาซท่ีไดจากการะบวนการรีฟอรมมิงดวย
ไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซอรอล (SYNGAS) ประกอบไปดวย กาซไฮโดรเจน กาซคารบอนมอนอกไซด
กาซคารบอนไดออกไซด กาซมีเทนและน้ํา ซึ่งจะถูกปอนเขาสูข้ัวแอโนด (ANODE) สวนอากาศ (AIR)
จะถูกเพ่ิมความดันโดยปอนเขาสูเครื่องอัดอากาศ (COMPR) และเพ่ิมอุณหภูมิดวยเครื่องใหความรอน
(HEATER2) จากนั้นจึงเขาสูข้ัวแคโทด (CATHODE)

3.2.2 ข้ัวแคโทด

ในการจําลองกระบวนการของข้ัวแคโทดใชแบบจําลองเครื่องแยก (Separator)
แทนข้ัวแคโทด เพ่ือแยกกาซออกซิเจนใหเปนออกซิเจนไอออน (O2-) ปอนเขาสูแอโนด ดังสมการ

0.5O2 + 2e- O2- (3.7)
3.2.3 ข้ัวแอโนด

ข้ัวแอโนดใชแบบจําลองเครื่องปฏิกรณชนิด RGibbs ในการจําลองกระบวนการท่ี
ข้ัวแอโนดกาซมีเทนและคารบอนมอนอกไซดท่ีอยูในกาซสังเคราะห จะเกิดปฏิกิริยารีฟอรมมิงดวยไอน้ํา
และปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟกับน้ํา ซึ่งเปนการเพ่ิมปริมาณของกาซไฮโดรเจนท่ีข้ัวแอโนด โดยกาซ
ไฮโดรเจนท่ีเกิดจากปฏิกิริยารีฟอรมมิงดวยไอน้ํา และปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟ และกาซไฮโดรเจนใน
กาซสังเคราะห จะเขาทําปฏิกิริยาไฟฟาเคมีกับกาซออกซิเจน โดยปฏิกิริยาท่ีเกิดข้ึนท่ีข้ัวแอโนด มีดังนี้
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ปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟ CO + H2O CO2 + H2 (3.3)
ปฏิกิริยารีฟอรมมิงมีเทน CH4 + 2H2O CO2 + 4H2 (3.8)
ปฏิกิริยาไฟฟาเคมี H2 + O2- H2O + 2e- (3.9)

ในการศึกษาจะปรับเปลี่ยนสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิง ในชวง
อุณหภูมิ 800 ถึง 1,000 องศาเซลเซียส และความดัน 4 ถึง 8 บรรยากาศ

3.2.4 เครื่องอาฟเตอรเบิรนเนอร (Afterburner)

สําหรับกระบวนการเผาไหมของเชื้อเพลิงท่ีเหลือจากข้ัวแอโนดและออกซิเจนท่ี
เหลือจากข้ัวแคโทด จะทําปฏิกิริยาในเครื่องอาฟเตอรเบิรนเนอรเพ่ือนําความรอนไปใชกับหนวยอ่ืน
ในการจําลองกระบวนการใชแบบจําลองเครื่องปฏิกรณชนิด RStoic โดยภายในเครื่องปฏิกรณ
มีปฏิกิริยาท่ีเกิดข้ึนดังนี้

ปฏิกิริยาเผาไหมของกาซไฮโดรเจน H2 + 0.5O2 H2O (3.10)
ปฏิกิริยาเผาไหมของกาซคารบอนมอนอกไซด CO + 0.5O2 CO2 (3.11)

โดยกําหนดคาแปรผันทางเคมีเทากับ 1 ของกาซไฮโดรเจน และกําหนดคาแปร
ผันทางเคมีเทากับ 1 ของกาซคารบอนมอนอกไซด [13]

3.3 วิธีการจําลองกระบวนการ
โครงงานนี้ เปนการจําลองกระบวนการผลิตไฟฟาจากการทํางานรวมระหวาง

กระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซอรอลกับเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งโดยใช
โปรแกรม Aspen Plus (ซึ่งมีแผนภาพของระบบรวมแสดงดังรูปท่ี 3.3) เพ่ือศึกษาหาสภาวะการ
ดําเนินงานท่ีเหมาะสมในการผลิตไฟฟาใหมีประสิทธิภาพสูงท่ีสุด โดยสมมติฐานท่ีใชในการจําลอง
กระบวนการของระบบรวม คือ (1) ดําเนินงานท่ีสภาวะคงตัว (2) ไมมีความดันลดในแตละอุปกรณ
(3) ปฏิกิริยารีฟอรมมิงและปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟท่ีข้ัวแอโนดเกิดข้ึนท่ีสมดุลเคมี (4) มีเพียงกาซ
ไฮโดรเจนท่ีทําปฏิกิริยาไฟฟาเคมี

วิธีการจําลองกระบวนการของระบบรวมแสดงดังรูปท่ี 3.4 โดยเริ่มจากกําหนดสภาวะ
การดําเนนิงานของเครื่องรีฟอรมเมอร (อุณหภูมิและความดันในการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร
และอัตราสวนของไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล) เพ่ือใชในการจําลองกระบวนการในการคํานวณ
องคประกอบของกาซสังเคราะหท่ีไดจากกระบวนการรีฟอรมมิงใชวิธีการหาคาพลังงานอิสระของกิบส
ท่ีต่ําท่ีสุด (Gibbs free energy minimization) ซึ่งจากการจําลองกระบวนการจะไดอัตราการไหล
เชิงโมลของผลิตภัณฑ (กาซไฮโดรเจน กาซมีเทน กาซคารบอนมอนอกไซด กาซคารบอนไดออกไซด
และน้ํา) โดยกาซสังเคราะหท่ีไดจากกระบวนการรีฟอรมมิงจะกลายเปนพารามิเตอรขาเขาสําหรับการ
คํานวณสมรรถนะของเซลลเชื้อเพลิง เม่ือกําหนดสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิง
ชนิดออกไซดแข็ง (อุณหภูมิและความดันในการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิง และความหนาแนน
กระแสไฟฟา) และกําหนดคุณสมบัติของวัสดุและโครงสรางของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
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เชน ความหนาของข้ัวไฟฟาและอิเล็กโทรไลต และสัมประสิทธิ์การแพรของกาซท่ีข้ัวไฟฟา เปนตน
จะสามารถคํานวณสมรรถนะของเซลลเชื้อเพลิงไดจากแบบจําลองท่ีสรางข้ึนในโปรแกรม Aspen Plus
รวมกับสมการทางไฟฟาเคมี ซึ่งตองเขียนสมการดังกลาวในรูปแบบ FORTRAN ใน Calculator block
ซึ่งเปนฟงกชันท่ีอยูในโปรแกรม Aspen Plus

ในการคํานวณสมรรถนะการผลิตไฟฟาของระบบรวม เม่ือกําหนดกําลังไฟฟาของระบบ
รวมเทากับ 10 กิโลวัตต (เหมาะสําหรับนําไปใชในครัวเรือน [14]) จะสามารถคํานวณหาคาศักยไฟฟา
ตอหนึ่งเซลลเชื้อเพลิงไดจากสมการดังนี้E = E − 	(η 	+ 	η + 	η ) (2.6)E = E − ln . (2.4)

หรือ E = E − ln ( )( ) .
โดย xH2O คือ เศษสวนโมลของน้ําท่ีเหลือใน ANODE

xH2 คือ เศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจนในกาซสังเคราะหและท่ีเกิดข้ึนใน ANODE
xO2 คือ เศษสวนโมลของกาซออกซิเจนท่ีเขา ANODE

และเม่ือคํานวณหาคาศักยไฟฟาตอหนึ่งเซลลเชื้อเพลิง จะสามารถคํานวณหาคากําลังไฟฟาตอหนึ่ง
เซลลเชื้อเพลิง จากนั้นคํานวณหาจํานวนเซลลเชื้อเพลิง อัตราการใชเชื้อเพลิง (Fuel utilization, Uf)
ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง (SOFC electrical efficiency, ηSOFC) และประสิทธิภาพของระบบ
(System electrical efficiency, ηsys)

โดยแฟคเตอรท่ีใชในการพิจารณาสมรรถนะของระบบรวม คือ อัตราการใชเชื้อเพลิง
ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของระบบ ซึ่งแสดงดังสมการท่ี (3.13) ถึง (3.16)

จํานวนเซลลเชื้อเพลิงสามารถพิจารณาไดจากสมการท่ี (3.12)n = 	 (3.12)

อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงสามารถพิจารณาไดจากสมการท่ี (3.13)U = 	 ( , 	 , ) (3.13)

ประสิทธิภาพหรือสมรรถนะการผลิตกระแสไฟฟาของระบบรวมสามารถพิจารณาได
จากสมการดังนี้

ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงη = ,, 	 , 	x 100 (3.14)
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ประสิทธิภาพของระบบη , = , x 100 (3.15)

การแปลงกระแสไฟฟากระแสตรง (Direct current, DC) ใหเปนกระแสไฟฟาสลับ
(Alternating current, AC) โดยมีประสิทธิภาพการหนวยแปลงกระแสไฟฟา (The dc-ac inverter
efficiency, ηinvert) เทากับ 0.94 [11] ดังนี้P , = 	P , × η (3.16)



รูปท่ี 3.3 แบบจําลองกระบวนการของระบบรวมระหวางกระบวนการรีฟอรมมิงกับเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง

SOFC
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รูปท่ี 3.4 วิธีการจําลองกระบวนการของระบบรวมระหวางกระบวนการรีฟอรมมิงกับเซลลเชื้อเพลิง
ชนิดออกไซดแข็ง

Calculate the voltage per cell (V/cell) and power per cell (Pw/cell)

Calculate the number of cell (n), fuel utilization (Uf),
SOFC electrical efficiency (ηSOFC) and system electrical efficiency (ηsys)

End

Calculate the molar flow rate

Solve the SOFC model
(fixed Pw = 10 kW)

Start

Given Operating
conditions of reformer

(Tref, Pref and S/G)

Given Operating
conditions of SOFC
(TSOFC, PSOFC and i)

Given Material
property and cell

dimension of SOFC

Molar flow rate of fuel
(nFuel), hydrogen (nH2),
carbon monoxide (nCO)
and methane (nCH4)
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ตารางท่ี 3.3 คาพารามิเตอรท่ีใชในการจําลองกระบวนการ [15]
Parameters Value

Reformer
Temperature (T, °C)
Pressure (P, atm)
S/G

SOFC
Temperature (T, °C)
Pressure (P, atm)
Current density (i, A/m2)
Power (Pw, W)
Cell length (L, m)
Cell width (W, m)
Faraday’s constant (F, C/mol)
Anode thickness ( , µm)
Cathode thickness ( , µm)
Electrolyte thickness ( , µm)
Pre-exponential factor of anode exchange current
density ( , A/m2)
Pre-exponential factor of cathode exchange current
density ( , A/m2)
Activation energy of anode exchange current density
( , kJ/mol)
Activation energy of cathode exchange current
density ( , kJ/mol)
Anode diffusion coefficient ( , , m2/s)
Cathode diffusion coefficient ( , , m2/s)
Anode electrical conductivity ( , 1/Ωm)

Cathode electrical conductivity ( , 1/Ωm)

Electrolyte electrical conductivity ( , 1/Ωm)

800
240
90

800
4

5,000
10,000

0.4
0.1

9.65×104

500
50
20

6.54×1011

2.35×1011

140

137

3.66×10-5

1.37×10-54.2	 × 10T exp − 1,200T9.5	 × 10T exp − 1,150T33.4	 × 10 exp − 10,300T
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บทที่ 4
ผลและการอภิปรายผลการจําลองกระบวนการ

ผลจากการศึกษาโครงงานนี้แบงออกเปน 3 สวน โดยในสวนแรกเปนการแสดงผล
การเปรียบเทียบผลการจําลองกระบวนการกับผลการทดลองเพ่ือตรวจสอบความนาเชื่อถือ
ของแบบจําลอง และในสวนท่ีสองแสดงผลของกระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนจากกลีเซอรอล
โดยใชปฏิกิริยารีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤต พิจารณาผลของอุณหภูมิและความดันของเครื่อง
รีฟอรมเมอร และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล (S/G) ท่ีมีผลตอองคประกอบ
ของผลิตภัณฑท่ีออกจากกระบวนการรีฟอรมมิง ซึ่งนําไปเปนเชื้อเพลิงปอนใหกับเชลลเชื้อเพลิง
ชนิดออกไซดแข็งเพ่ือผลิตไฟฟาตอไป จากการศึกษาในสวนนี้ทําใหทราบสภาวะการดําเนินงาน
ท่ีเหมาะสมสําหรับการผลิตกาซไฮโดรเจน และในสวนท่ีสามแสดงผลของกระบวนการผลิตไฟฟา
จากเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง โดยพิจารณาผลของอุณหภูมิและความดันของเซลลเชื้อเพลิง
ชนิดออกไซดแข็ง และความหนาแนนกระแสไฟฟาท่ีปอนใหกับเซลลเชื้อเพลิง ท่ีมีผลตอศักยไฟฟา
ของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลลเชื้อเพลิง อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง ประสิทธิภาพ
ของเซลลเชื้อเพลิงและประสิทธิภาพของระบบ

4.1 การเปรียบเทียบผลการจําลองกระบวนการกับผลการทดลอง
การเปรียบเทียบผลการจําลองกระบวนการกับผลการทดลอง ทําข้ึนเพ่ือตรวจสอบ

ความนาเชื่อถือของแบบจําลองเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ีนําเสนอไวในหัวขอท่ี 2.2.3
โดยเปรียบเทียบผลการจําลองกระบวนการกับผลจากการทดลองในงานวิจัยของ Zhao และ Virkar
[16] โดยใชสภาวะในการดําเนินงาน องคประกอบของเชื้อเพลิงขาเขา และสมบัติของวัสดุเดียวกัน
คือ ท่ีอุณหภูมิ 873 973 และ 1,073 เคลวิน ภายใตความดันบรรยากาศ เชื้อเพลิงขาเขาประกอบดวย
กาซไฮโดรเจน 97 เปอรเซ็นตโดยโมล และน้ํา 3 เปอรเซ็นตโดยโมล ความหนาของข้ัวแอโนด 1,000
ไมโครเมตร ความหนาของข้ัวแคโทด 20 ไมโครเมตร และความหนาของอิเล็กโทรไลต 8 ไมโครเมตร
ซึ่งการเปรียบเทียบคาศักยไฟฟาและความหนาแนนกําลังไฟฟาท่ีไดจากแบบจําลองกระบวนการและ
ผลจากการทดลองแสดงดังรูปท่ี 4.1 และ 4.2 พบวาคาศักยไฟฟาและความหนาแนนกําลังไฟฟาท่ีได
จากการจําลองกระบวนการมีคาใกลเคียงกับผลจากการทดลอง โดยในรูปท่ี 4.1 ท่ีอุณหภูมิ 873 973
และ 1,073 เคลวิน มีคา R2 เทากับ 0.999 0.999 และ 0.996 ตามลําดับ และในรูปท่ี 4.2 ท่ีอุณหภูมิ
873 973 และ 1,073 เคลวิน มีคา R2 เทากับ 0.989 0.996 และ 0.998 ตามลําดับ ดังนั้น
แบบจําลองกระบวนการนี้จึงสามารถนํามาใชในการศึกษาโครงงานนี้ตอไปได
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รูปท่ี 4.1 ผลการเปรยีบเทียบผลการจําลองกระบวนการกับผลจากการทดลองของ Zhao และ Virkar [16]
ระหวางความหนาแนนกระแสไฟฟากับศักยไฟฟา ท่ีอุณหภูมิ 873 973 และ 1,073 เคลวิน

รูปท่ี 4.2 ผลการเปรียบเทียบผลการจําลองกระบวนการกับผลจากการทดลองของ Zhao และ Virkar [16]
ระหวางความหนาแนนกระแสไฟฟากับกําลังไฟฟา ท่ีอุณหภูมิ 873 973 และ 1,073 เคลวิน
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4.2 ผลของสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร
การจําลองกระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนจากกลีเซอรอลและไอน้ําเหนือวิกฤต กําหนด

อัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 90 โดยกลีเซอรอลปอนเขาสูกระบวนการ
ดวยอัตราการไหล 0.04 กิโลโมลตอชั่วโมง อุณหภูมิ 25 องศาเซลเซียส ความดันบรรยากาศ และ
ไอน้ําเหนือวิกฤตปอนเขาสูกระบวนการดวยอัตราการไหล 3.6 กิโลโมลตอชั่วโมง อุณหภูมิ 500 องศาเซลเซียส
ความดัน 200 บรรยากาศสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร ท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส
ความดัน 240 บรรยากาศซึ่งจากการจําลองกระบวนการ พบวาสายผลิตภัณฑประกอบดวยกาซ
ไฮโดรเจน 67 เปอรเซ็นตโดยโมล กาซคารบอนไดออกไซด 28.3 เปอรเซ็นตโดยโมล ไอน้ํา 4.4
เปอรเซ็นตโดยโมล กาซมีเทน 0.3 เปอรเซ็นตโดยโมล และกาซคารบอนมอนอกไซด 85 พีพีเอ็ม
จากนั้นนําเชื้อเพลิงท่ีไดปอนเขาสูเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง โดยการวิเคราะหสมรรถนะ
ของระบบรวมกําหนดใหระบบรวมผลิตกําลังไฟฟา 10 กิโลวัตต เซลลเชื้อเพลิงดําเนินงานท่ีอุณหภูมิ
800 องศาเซลเซียส ความดัน 4 บรรยากาศ และความหนาแนนกระแสไฟฟา 5,000 แอมแปรตอ
ตารางเมตร

4.2.1 ผลของอุณหภูมิในเครื่องรีฟอรมเมอร
การศึกษาผลของอุณหภูมิในเครื่องรีฟอรเมอร ท่ีมีผลตอเศษสวนโมลของ

กาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑ ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงจํานวนเซลลเชื้อเพลิง อัตราการใชเชื้อเพลิง
ของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงแสดงผลดังตารางท่ี 4.1 ในการศึกษา
จะปรับเปลี่ยนเฉพาะอุณหภูมิของเครื่องรีฟอรมเมอรท่ี 600 800 และ 1,000 องศาเซลเซียส
โดยตัวแปรอ่ืนๆมีคาคงท่ี ไดแก ความดัน 240 บรรยากาศ อัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอ
กลีเซอรอลเทากับ 90 สภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส
ความดัน 4 บรรยากาศ และความหนาแนนกระแสไฟฟา 5,000 แอมแปรตอตารางเมตร จากผลการ
จําลองกระบวนการจะเห็นวาเม่ืออุณหภูมิของเครื่องรีฟอรมเมอรสูงข้ึน สงผลให เศษสวนโมลของ
กาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑเพ่ิมมากข้ึน ซึ่งจะทําใหศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมข้ึน จํานวนเซลล
เชื้อเพลิงลดลง อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงลดลง และประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง
ลดลง

เนื่องจากปฏิกิริยารีฟอรมมิงเปนปฏิกิริยาดูดความรอน ซึ่งเกิดข้ึนไดดีเม่ือ
อุณหภูมิสูงข้ึน ดังนั้นเม่ืออุณหภูมิของเครื่องรีฟอรมเมอรเพ่ิมข้ึนก็จะทําใหปฏิกิริยาเลื่อนไปขางหนา
สงผลใหไดเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑเพ่ิมข้ึน แตผลการจําลองกระบวนการจะเห็นวา
อุณหภูมิของเครื่องรีฟอรมเมอรท่ี 800 และ 1,000 องศาเซลเซียส เศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจน
มีคาใกลเคียงกันเนื่องจากปฏิกิริยารีฟอรมมิงเปนปฏิกิริยาสมดุล ซึ่งอาจถูกจํากัดสมดุลท่ีอุณหภูมิชวงนี้

เม่ือเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑเพ่ิมข้ึน สงผลใหศักยไฟฟาของ
เซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมข้ึนตามไปดวย เนื่องจากมีผลตอความดันยอยของกาซไฮโดรเจนในสมการ
ศักยไฟฟา ทางทฤษฎี (สมการ (2.4)) นอกจากนี้การเพ่ิมข้ึนของเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจน จะทํา
ใหการแพรของกาซไฮโดรเจนในรูพรุนไปยังพ้ืนผิวระหวางข้ัวไฟฟาดีข้ึน ศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจาก
การถายโอนมวลจึงมีคาลดลงเม่ือศักยไฟฟาทางทฤษฎีเพ่ิมข้ึน และศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากการ
ถายโอนมวลลดลง (สมการ (2.15)) ดังนั้นศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงจึงเพ่ิมข้ึน เปนผลใหจํานวน
เซลลเชื้อเพลิงท่ีตองการใชในการผลิตไฟฟาลดลง
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เม่ือพิจารณาอัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงและประสิทธิภาพของเซลล
เชื้อเพลิง พบวาเ ม่ืออุณหภูมิของเครื่องรีฟอรมเมอรสูง ข้ึน ทําใหอัตราการไหลเชิงโมลของ
กาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑเพ่ิมข้ึนอัตราการไหลเชิงโมลของกาซคารบอนมอนอกไซดเพ่ิมข้ึนเล็กนอย
และอัตราการไหลเชิงโมลของกาซมีเทนลดลง แตอัตราการไหลเชิงโมลของกาซมีเทนและ
กาซคารบอนมอนอกไซดมีปริมาณเพียงเล็กนอยเม่ือเทียบกับอัตราการไหลเชิงโมลของกาซไฮโดรเจน
ดังนั้นอัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงจึงข้ึนอยูกับอัตราการไหลเชิงโมลของกาซไฮโดรเจนและ
จํานวนเซลลเชื้อเพลิงเปนหลัก เม่ือจํานวนเซลลเชื้อเพลิงลดลง ในขณะท่ีเศษสวนโมลของ
กาซไฮโดรเจนเพ่ิมข้ึน จึงสงผลใหอัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงลดลง

และเชนเดียวกับอัตราการใชเชื้อเพลิง ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงจะข้ึนกับ
อัตราการไหลเชิงโมลของกาซไฮโดรเจนเปนหลัก เม่ือมีเชื้อเพลิงขาเขามากข้ึนแตเซลลเชื้อเพลิง
สามารถผลิตไฟฟาไดเทาเดิม ดงันั้นประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงจึงมีคาลดลง

แมวาจากการจําลองกระบวนการจะพบวา การดําเนินงานท่ีอุณหภูมิสูงข้ึนได
ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงลดลง แตการพิจารณาสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร
จะพิจารณาปริมาณกาซไฮโดรเจนเปนหลัก จึงเลือกสภาวะท่ีเหมาะสมคือ อุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส

4.2.2 ผลของความดันในเครื่องรีฟอรมเมอร
จากการศึกษาผลของอุณหภูมิในเครื่องรีฟอรเมอร พบวาอุณหภูมิท่ีเหมาะสมใน

การดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอรคือ 800 องศาเซลเซียส ดังนั้นการศึกษาผลของความดันใน
เครื่อง รีฟอรมเมอรเลือกใชท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส และปรับเปลี่ยนความดันของเครื่องรีฟอรม
เมอรท่ีมีผลตอเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑ ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลล
เชื้อเพลิง อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง ในการศึกษา
จะปรับเปลี่ยนความดันของเครื่องรีฟอรมเมอรท่ี 200 240 และ 280 บรรยากาศ และสภาวะ
การดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 4 บรรยากาศ และ
ความหนาแนนกระแสไฟฟา 5,000 แอมแปรตอตารางเมตร โดยผลการจําลองกระบวนการแสดง
ดังตารางท่ี 4.1 จะเห็นวาเม่ือเพ่ิมความดันของเครื่องรีฟอรมเมอร สงผลใหเศษสวนโมลของ
กาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑลดลงเพียงเล็กนอยเนื่องจากการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร
ท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ซึ่งเปนชวงถูกจํากัดสมดุลของปฏิกิริยารีฟอรมมิง ดังนั้นปฏิกิริยา
จะเปลี่ยนแปลงเพียงเล็กนอยเม่ือเพ่ิมความดันใหกับระบบ ซึ่งจะทําใหศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงเปลี่ยนแปลงเพียง
เล็กนอย และจํานวนเซลลเชื้อเพลิงเทากัน

ดังนั้นจึงสรุปไดวา การเปลี่ยนแปลงความดันของเครื่องรีฟอรมเมอรสงผลเพียง
เล็กนอยตอเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑ ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลล
เชื้อเพลิง อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง
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4.2.3 ผลของอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล
จากผลการศึกษาการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิและความดันของเครื่องรีฟอรมเมอร

พบวาท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 200 บรรยากาศ เปนสภาวะท่ีเหมาะสมท่ีสุดจึงเลือก
ท่ีสภาวะดังกลาวในการศึกษาผลของอัตราสวนของไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล (30 - 110) ท่ีมีผล
ตอเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑ ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลลเชื้อเพลิง
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง โดยผลการจําลอง
กระบวนการแสดงดังตารางท่ี 4.2 จะเห็นวาการเปลี่ยนแปลงอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอ
กลีเซอรอลมีผลตอองคประกอบของผลิตภัณฑ โดยอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล
จะแปรผันตรงกับเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจน และจะแปรผกผันกับเศษสวนโมลของกาซมีเทน
แตเม่ืออัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลมากกวา 90 เศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจน
และเศษสวนโมลของกาซมีเทนจะเปลี่ยนแปลงเพียงเล็กนอยจนเกือบคงท่ี แตไมสงผลตอเศษสวนโมล
ของไอน้ํา และกาซคารบอนมอนอกไซดเนื่องจากการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอรท่ีอุณหภูมิ
800 องศาเซลเซียส ซึ่งเปนชวงถูกจํากัดสมดุลของปฏิกิริยารีฟอรมมิง

การเพ่ิมอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล ทําใหมีน้ําใน
กระบวนการเพ่ิมมากข้ึน ซึ่งสงผลตอสมดุลของปฏิกิริยารีฟอรมมิงและปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟ ทําให
ปฏิกิริยาเลื่อนไปขางหนา จึงไดกาซไฮโดรเจนในปริมาณสูงข้ึน นอกจากนี้การเพ่ิมน้ําในกระบวนการ
จะสงผลตอปฏิกิริยาการเกิดมีเทน ทําใหเกิดปฏิกิริยายอนกลับ สงผลใหปริมาณกาซมีเทนใน
ผลิตภัณฑลดลงและไดกาซไฮโดรเจนในปริมาณสูงข้ึน

ดังท่ีอธิบายในหัวขอท่ี 4.2.1 เม่ือเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑ
เพ่ิมข้ึน สงผลใหศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมข้ึนตามไปดวย เนื่องจากมีผลตอความดันยอยของ
กาซไฮโดรเจนในสมการศักยไฟฟาทางทฤษฎี (สมการ (2.4)) นอกจากนี้การเพ่ิมข้ึนของเศษสวนโมล
ของกาซไฮโดรเจนยังมีผลตอความดันยอยของกาซไฮโดรเจนในสมการศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากการ
ถายโอนมวลท่ีข้ัวแอโนดทําใหมีคาลดลง (สมการ (2.15)) ดวยเหตุนี้จึงมีผลใหศักยไฟฟาของเซลล
เชื้อเพลิงมีคาเพ่ิมข้ึน แตเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑเพ่ิมข้ึนเล็กนอย ทําใหศักยไฟฟา
ของเซลลเชื้อเพลิงมีคาเพ่ิมข้ึนเพียงเล็กนอย จึงเปนผลใหเซลลเชื้อเพลิงมีจํานวนใกลเคียงกัน
ดังนั้นอัตราการใชเชื้อเพลิงจึงข้ึนอยูกับอัตราการไหลเชิงโมลของกาซไฮโดรเจน กาซมีเทนและ
กาซคารบอนมอนอกไซดเทานั้น ซึ่งคาดังกลาวมีการเปลี่ยนแปลงเพียงเล็กนอย เปนผลใหอัตราการใช
เชื้อเพลิงจึงมีคาใกลเคียงกัน และประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงซึ่ง ข้ึนกับการไหลเชิงโมลของ
กาซไฮโดรเจน กาซมีเทนและกาซคารบอนมอนอกไซด จึงทําใหประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงลดลง
เพียงเล็กนอยเชนเดียวกัน

เม่ือพิจารณาปจจัยท้ังหมดท่ีสงผลตอสมรรถนะของเซลลเชื้อเพลิง พบวาสภาวะ
การดําเนินงานท่ีเหมาะสมของเครื่องรีฟอรมเมอรคือ อุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 200
บรรยากาศ และอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 90 โดยประสิทธิภาพรวม
ของระบบรวมเทากับ 68.41 เปอรเซ็นต
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ตารางท่ี 4.1 ผลของอุณหภูมิและความดันของเครื่องรีฟอรมเมอร

อุณหภูมิของเครื่อง
รีฟอรมเมอร

(องศาเซลเซียส)

ความดันของเครื่อง
รีฟอรมเมอร
(บรรยากาศ)

เศษสวนโมล ศักยไฟฟาของ
เซลลเชื้อเพลิง

(โวลต)

จํานวน
เซลลเชื้อเพลิง

(เซลล)

อัตราการใช
เชื้อเพลิง

ประสิทธิภาพ
ของเซลล
เชื้อเพลิง

กาซ
ไฮโดรเจน กาซมีเทน กาซ

คารบอนมอนอกไซด

600
200 0.575 0.083 57 ppm 0.918 54.454 ≈ 55 82.04% 64.11%
240 0.552 0.103 52 ppm 0.916 54.567 ≈ 55 82.16% 64.81%
280 0.529 0.123 48 ppm 0.914 54.687 ≈ 55 82.23% 65.38%

800
200 0.671 0.002 86 ppm 0.925 54.029 ≈ 55 81.32% 60.14%
240 0.670 0.003 85 ppm 0.925 54.032 ≈ 55 81.19% 60.10%
280 0.668 0.004 85 ppm 0.925 54.041 ≈ 55 81.41% 60.31%

1,000
200 0.674 46 ppm 87 ppm 0.926 54.017 ≈ 55 81.21% 59.95%
240 0.673 70 ppm 87 ppm 0.926 54.021 ≈ 55 81.33% 60.04%
280 0.673 102 ppm 87 ppm 0.926 54.021 ≈ 55 81.31% 60.03%

หมายเหตุ ประสิทธิภาพของระบบ เทากับ 68.41 เปอรเซ็นต
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ตารางท่ี 4.2 ผลของอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล

อัตราสวน
ระหวางไอน้ํา
เหนือวิกฤตตอ

กลีเซอรอล

เศษสวนโมล ศักยไฟฟาของ
เซลลเชื้อเพลิง

(โวลต)

จํานวน
เซลลเชื้อเพลิง

(เซลล)

อัตราการใช
เชื้อเพลิง

ประสิทธิภาพ
ของเซลล
เชื้อเพลิงกาซไฮโดรเจน กาซมีเทน กาซ

คารบอนมอนอกไซด
30 0.626 0.040 220 ppm 0.922 54.219 ≈ 55 81.67% 62.24%
50 0.659 0.012 149 ppm 0.924 54.083 ≈ 55 81.52% 62.24%
70 0.668 0.004 110 ppm 0.925 54.041 ≈ 55 81.32% 60.48%
90 0.671 0.002 86 ppm 0.925 54.029 ≈ 55 81.32% 60.14%
110 0.673 0.001 70 ppm 0.926 54.020 ≈ 55 81.15% 59.95%

หมายเหตุ ประสิทธิภาพของระบบ เทากับ 68.41 เปอรเซ็นต
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4.3 ผลของสภาวะการดําเนินงานของเซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
จากผลการศึกษาการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิและความดันของเครื่องรีฟอรมเมอร พบวา

ท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 200 บรรยากาศ และอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอ
กลีเซอรอลเทากับ 90 เปนสภาวะท่ีเหมาะสมในการดําเนินงาน จึงเลือกท่ีสภาวะดังกลาวมาศึกษาผล
ของสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งโดยกําหนดใหระบบรวมผลิต
กําลังไฟฟา 10 กิโลวัตต

การจําลองกระบวนการผลิตไฟฟาจากเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง โดยใชเชื้อเพลิง
จากผลิตภัณฑท่ีออกจากกระบวนการรีฟอรมมิง (SYNGAS) ซึ่งมีอัตราการไหล 0.365 กิโลโมลตอ
ชั่วโมง อุณหภูมิ 60 องศาเซลเซียส ความดัน 4 บรรยากาศ และปอนอากาศเขาสูเซลลเชื้อเพลิงชนิด
ออกไซดแข็ง ดวยอัตราการไหล 1.67 กิโลโมลตอชั่วโมง อุณหภูมิ 25 องศาเซลเซียส ความดัน 1
บรรยากาศ ซึ่งใชอัตราการไหลของอากาศใหมากกวาอัตราการไหลของเชื้อเพลิง (ผลิตภัณฑจาก
กระบวนการรีฟอรมมิง) ประมาณ 5 เทา [17] เนื่องจากปฏิกิริยาภายในเซลลเชื้อเพลิงเปนปฏิกิริยา
คายความรอน การใช อัตราการไหลของอากาศท่ีมากนั้นจะชวยในการถายเทความรอน ไมใหเซลล
เชื้อเพลิงมีความรอนสูงเกินไปในการดําเนินงานสําหรับสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงนั้นจะ
ดําเนินงานท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 4 บรรยากาศ และความหนาแนนกระแสไฟฟา
5,000 แอมแปรตอตารางเมตร ซึ่งจากการจําลองกระบวนการจะไดคาศักยไฟฟาเทากับ 0.925 โวลต
จํานวนเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 55 เซลล อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 81.32
เปอรเซ็นต ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 60.14 เปอรเซ็นต และประสิทธิภาพของระบบ
เทากับ 68.41 เปอรเซ็นต จากนั้นทําการศึกษาผลการเปลี่ยนแปลงสภาวะการดําเนินงานของเซลล
เชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง ไดแก อุณหภูมิ ความดัน และความหนาแนนกระแสไฟฟา ท่ีมีผลตอ
ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลลเชื้อเพลิง และอัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง โดย
ในสวนนี้จะ ไมพิจารณาการเปลี่ยนแปลงของประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงเนื่องจากสภาวะการ
ดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอรคงท่ี จึงทําใหประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงมีคาคงท่ี และไม
พิจารณาประสิทธิภาพของระบบเนื่องจากอัตราการไหลของกลีเซอรอลท่ีปอนเขาสูกระบวนการรี
ฟอรมมิงคงท่ีจึงทําใหประสิทธิภาพของระบบมีคาคงท่ีเชนกัน

4.3.1 ผลของอุณหภูมิในเซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
การศึกษาผลของอุณหภูมิของเซลลเชื้อเพลิง โดยการปรับเปลี่ยนอุณหภูมิของ

เซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ีมีผลตอศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลลเชื้อเพลิง และ
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง แสดงดังรูปท่ี 4.3 ถึง 4.5 ในการศึกษาจะปรับเปลี่ยน
อุณหภูมิของเซลลเชื้อเพลิงท่ี 800 900 และ 1,000 องศาเซลเซียส ท่ีความดัน 4 บรรยากาศ และ
ความหนาแนนกระแสไฟฟา 5,000 แอมแปรตอตารางเมตร และสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรี
ฟอรมเมอรท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 200 บรรยากาศ และอัตราสวนระหวางไอน้ํา
เหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 90 ผลการจําลองกระบวนการแสดงใหเห็นวาเม่ืออุณหภูมิของเซลล
เชื้อเพลิงสูงข้ึน สงผลใหศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมข้ึน จํานวนเซลลเชื้อเพลิงลดลง และอัตรา
การใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงลดลง
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รูปท่ี 4.3 ผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิและความดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ีมีผลตอ
ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง

รูปท่ี 4.4 ผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิและความดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ีมีผลตอ
จํานวนเซลลเชื้อเพลิง
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รูปท่ี 4.5 ผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิและความดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ีมีผลตอ
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง

เม่ืออุณหภูมิของเซลลเชื้อเพลิงสูงข้ึนจะสงผลใหศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง
เพ่ิมข้ึน เนื่องจากศักยไฟฟาทางทฤษฎีมีคาเพ่ิมมากข้ึนและมีคาศักยไฟฟาสูญเสียลดลง เม่ือพิจารณา
คาศักยไฟฟาสูญเสียท้ัง 3 ชนิด พบวาเม่ืออุณหภูมิของเซลลเชื้อเพลิงสูงข้ึนจะสงผลใหคาศักยไฟฟา
สูญเสียเนื่องจากปฏิกิริยาไฟฟาเคมีท่ีข้ัวแอโนดและข้ัวแคโทดลดลง (สมการ (2.8) ถึง (2.11)) และ
สงผลตอการนําไฟฟาท่ีข้ัวแอโนด ข้ัวแคโทดและอิเล็กโทรไลตเพ่ิมข้ึน จึงทําใหการเกิดสูญเสีย
ศักยไฟฟาเนื่องจากความตานทานไฟฟาลดลง (สมการ (2.13)) แตจะสงผลตอคาศักยไฟฟาสูญเสีย
เนื่องจากการถายโอนมวลท่ีข้ัวแอโนดและแคโทดเพ่ิมมากข้ึน (สมการ (2.15) ถึง (2.19)) ดังนั้นเม่ือ
ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมข้ึน จึงสงผลใหจํานวนเซลลเชื้อเพลิงท่ีตองการใชในการผลิตไฟฟา
ลดลงตามไปดวย

อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงข้ึนอยูกับจํานวนเซลลเชื้อเพลิง และ
อัตราการไหลเชิงโมลของกาซไฮโดรเจน กาซมีเทน และกาซคารบอนมอนอกไซด แตเนื่องจากสภาวะ
การดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอรคงท่ี ดังนั้นอัตราการไหลเชิงโมลของกาซไฮโดรเจน กาซมีเทน
และกาซคารบอนมอนอกไซดท่ีไดจากกระบวนการรีฟอรมมิงจึงไมเปลี่ยนแปลง อัตราการใชเชื้อเพลิง
ของเซลลเชื้อเพลิงจึงข้ึนอยูกับจํานวนเซลลเชื้อเพลิง เม่ือจํานวนเซลลเชื้อเพลิงท่ีตองการใชในการผลิต
ไฟฟาลดลง ทําใหอัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงลดลงตามไปดวย

4.3.2 ผลของความดันในเซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
จากการศึกษาผลของอุณหภูมิในเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง พบวาอุณหภูมิ

ท่ีเหมาะสมท่ีสุดในการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งคือ 900 องศาเซลเซียส ดังนั้น
การศึกษาผลของความดันในเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งจึงเลือกใช ท่ีอุณหภูมิดังกลาว
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และปรับเปลี่ยนความดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ีมีผลตอศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง
จํานวนเซลลเชื้อเพลิง และอัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง ในการศึกษาจะปรับเปลี่ยนความ
ดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ี 4 6 และ 8 บรรยากาศ โดยผลการจําลองกระบวนการ
แสดงดังรูปท่ี 4.3 ถึง 4.5

ในความเปนจริงแลวการเพ่ิมความดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง จะสงผล
ใหศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมข้ึน เนื่องจากการเพ่ิมความดันจะทําใหคาศักยไฟฟาทางทฤษฎี
เพ่ิมข้ึน และคาศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากการถายโอนมวลลงลดเพราะการเพ่ิมความดันจะสงผลให
การแพรของกาซดีข้ึน เม่ือศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมข้ึน จะสงผลใหจํานวนเซลลเชื้อเพลิง
ท่ีตองการใชในการผลิตไฟฟาลดลง และอัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงลดลงตามไปดวย
แตจากการจําลองกระบวนการพบวาเม่ือเพ่ิมความดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง สงผลให
ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลลเชื้อเพลิง และอัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง
เปลี่ยนแปลงเพียงเล็กนอย ดังนั้นการเพ่ิมความดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งในชวง 4 ถึง 8
บรรยากาศ จึงไมเกิดการเปลี่ยนแปลงสมรรถนะของเซลลเชื้อเพลิงอยางมีนัยสําคัญ

4.3.3 ผลของความหนาแนนกระแสไฟฟา
จากการศึกษาการเปลี่ยนสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอรและเซลล

เชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง พบวาสภาวะการดําเนินงานท่ีเหมาะสมของเครื่องรีฟอรมเมอร
คือ อุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 200 บรรยากาศ โดยมีอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤต
ตอกลีเซอรอลเทากับ 90 และสภาวะการดําเนินงานท่ีเหมาะสมของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
คือ 900 องศาเซลเซียส ความดัน 4 บรรยากาศ จึงเลือกท่ีสภาวะดังกลาวมาศึกษาผลของความ
หนาแนนกระแสไฟฟา ท่ีมีผลตอศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลลเชื้อเพลิง และอัตราการใช
เชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง ในการศึกษาจะปรับเปลี่ยนความหนาแนนกระแสไฟฟาท่ี 3,000 5,000
และ 7,000 แอมแปรตอตารางเมตรแสดงดังรูปท่ี 4.6 ถึง 4.8 จะเห็นวาเม่ือเพ่ิมความหนาแนน
กระแสไฟฟา สงผลใหศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงลดลงเล็กนอย จํานวนเซลลเชื้อเพลิงลดลงและ
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมข้ึน

จากการจําลองกระบวนการพบวาเม่ือความหนาแนนกระแสไฟฟาเพ่ิมข้ึนจะ
สงผลใหศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงลดลง เนื่องจากการเพ่ิมความหนาแนนกระแสไฟฟาจะทําใหมี
ศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากปฏิกิริยาไฟฟาเคมี ความตานทานไฟฟา และผลของการถายโอนมวลเพ่ิม
มากข้ึนตามไปดวย และเม่ือกําหนดใหระบบรวมผลิตกําลังไฟฟา 10 กิโลวัตต เนื่องจากศักยไฟฟาตอ
หนึ่งเซลลเชื้อเพลิงลดลง เปนผลใหกําลังไฟฟาตอหนึ่งเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมมากข้ึน จํานวนเซลล
เชื้อเพลิงท่ีใชในการผลิตไฟฟาจึงลดลง และการเพ่ิมข้ึนของความหนาแนนกระแสไฟฟานั้นหมายถึง
การใชเชื้อเพลิง ในการผลิตไฟฟาเพ่ิมข้ึนในขณะท่ีมีการปอนเชื้อเพลิงเขามาเทาเดิม ดังนั้นจึงทําให
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมมากข้ึน

เม่ือพิจารณาปจจัยท้ังหมดท่ีสงผลตอสมรรถนะของเซลลเชื้อเพลิง พบวาสภาวะ
การดําเนินงานท่ีเหมาะสมของเครื่องรีฟอรมเมอรคือ อุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียสความดัน 200
บรรยากาศ โดยมีอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 90 และสภาวะ
การดําเนินงานท่ีเหมาะสมของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งคือ 900 องศาเซลเซียส ความดัน
4 บรรยากาศและความหนาแนนกระแสไฟฟา 7,000 แอมแปรตอตารางเมตร ซึ่งจะไดศักยไฟฟาของ
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เซลลเชื้อเพลิงเทากับ 1.003 โวลต จํานวนเซลลเชื้อเพลิงท่ีใชในการผลิตไฟฟาเทากับ 36 เซลล
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 75.03 เปอรเซ็นต ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง
เทากับ 60.14 เปอรเซ็นต และประสิทธิภาพของระบบเทากับ 68.41 เปอรเซ็นต

รูปท่ี 4.6 ผลของการเปลี่ยนแปลงความหนาแนนกระแสไฟฟาท่ีมีผลตอศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง

รูปท่ี 4.7 ผลของการเปลี่ยนแปลงความหนาแนนกระแสไฟฟาท่ีมีผลตอจํานวนเซลลเชื้อเพลิง
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รูปท่ี 4.8 ผลของการเปลี่ยนแปลงความหนาแนนกระแสไฟฟาท่ีมีผลตออัตราการใชเชื้อเพลิงของ
เซลลเชื้อเพลิง
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บทที่ 5
สรุปผลการจําลองกระบวนการและขอเสนอแนะ

5.1 สรุปผลการจําลองกระบวนการ
การพิจารณาประสิทธิภาพการผลิตไฟฟาของระบบรวมจะพิจารณาจากสภาวะ

การดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอรและสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
จากผลการศึกษาสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร โดยการปรับเปลี่ยนอุณหภูมิและ
ความดันของเครื่องรีฟอรมเมอร และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลท่ีมีผลตอประสิทธิภาพ
การผลิตไฟฟา เม่ือกําหนดใหระบบรวมผลิตกําลังไฟฟา 10 กิโลวัตต ซึ่งพิจารณาจากองคประกอบ
ของผลิตภัณฑท่ีออกจากกระบวนการรีฟอรมมิง ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลลเชื้อเพลิง
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของระบบ
การผลิตไฟฟา พบวาสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอรท่ีใหประสิทธิภาพในการผลิต กาซ
ไฮโดรเจนสูงสุดคืออุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 200 บรรยากาศ และอัตราสวนไอน้ําเหนือ
วิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 90 ซึ่งใหกาซผลิตภัณฑประกอบดวยกาซไฮโดรเจน 67.1 เปอรเซ็นตโดย
โมล กาซคารบอนไดออกไซด 28.3 เปอรเซ็นตโดยโมล ไอน้ํา 4.4 เปอรเซ็นตโดยโมล กาซมีเทน 0.2
เปอรเซ็นตโดยโมล และกาซคารบอนมอนอกไซด 86 พีพีเอ็ม โดยเม่ือกําหนดให เซลลเชื้อเพลิงชนิด
ออกไซดแข็งดําเนินงานท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 4 บรรยากาศ และความหนาแนน
กระแสไฟฟา 5,000 แอมแปรตอตารางเมตร คาศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 0.925 โวลต
จํานวนเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 55 เซลล อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 81.32
เปอรเซ็นต ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 60.14 เปอรเซ็นต และประสิทธิภาพของระบบ
เทากับ 68.41 เปอรเซ็นต โดยจะนําสภาวะการดําเนินงานท่ีเหมาะสมท่ีสุดของเครื่องรีฟอรมเมอรไป
ใชในการศึกษาสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง

จากผลการศึกษาสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง โดย
การปรับเปลี่ยนอุณหภูมิและความดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง และความหนาแนน
กระแสไฟฟาท่ีปอนใหกับเซลลเชื้อเพลิง ท่ีมีผลตอประสิทธิภาพการผลิตไฟฟาเม่ือกําหนดใหระบบรวม
ผลิตกําลังไฟฟา 10 กิโลวัตต ซึ่งพิจารณาจากศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลลเชื้อเพลิง
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของระบบ
การผลิตไฟฟา พบวาสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงท่ีใหประสิทธิภาพสูงสุดในการผลิต
ไฟฟาคือท่ีอุณหภูมิ 900 องศาเซลเซียส ความดัน 4 บรรยากาศ และความหนาแนนกระแสไฟฟา
7,000 แอมแปรตอตารางเมตร ซึ่งจะไดศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 1.003 โวลต จํานวน
เซลลเชื้อเพลิงท่ีใชในการผลิตไฟฟาเทากับ 36 เซลล อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ
75.03 เปอรเซ็นต ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 60.14 เปอรเซ็นต และประสิทธิภาพของ
ระบบเทากับ 68.41 เปอรเซ็นต
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5.2 ขอเสนอแนะ
1. จากการจําลองกระบวนการผลิตไฟฟาของระบบรวมระหวางกระบวนการรี

ฟอรมมิงกับ เซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง จะมีเชื้อเพลิงท่ีเหลือจากปฏิกิริยาไฟฟาเคมี ซึ่งสามารถ
นําความรอนท่ีไดจากการเผาไหมของเชื้อเพลิงสวนดังกลาวมาใชในกังหันกาซ เพ่ือเพ่ิมกําลัง การผลิต
ไฟฟาไดอีกสวนหนึ่ง

2. ควรมีการวิเคราะหเก่ียวกับการใชพลังงานของแบบจําลองในระบบรวมระหวาง
กระบวนการรีฟอรมมิงกับเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง เพ่ือใหมีการผลิตไฟฟาท่ีเหมาะสมและมี
ความคุมคาทางเศรษฐศาสตร สําหรับใชเปนแนวทางในการผลิตไฟฟาในอนาคต
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บทที่ 6
ผลงานวิจัยที่ผลิตได

ผูวิจัยไดจัดเตรียมบทความวิจัยเรื่อง “Integrated System of Glycerol
Supercritical Water Reforming Process and Pressurized Solid Oxide Fuel Cell” เพ่ือ
ตีพิมพในวารสารวิชาการระดับนานาชาติ โดยบทความวิจัยดังกลาวแสดงในภาคผนวก ค
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ภาคผนวก
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ภาคผนวก ก

ผลการจําลองกระบวนการผลิตไฮโดรเจนจากกลีเซอรอลและไอนํ้าเหนือวิกฤต
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ตารางท่ี ก.1 ผลการจําลองกระบวนการท่ีสภาวะการดําเนินงานตางๆของเครื่องรีฟอรมเมอร และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 30

อุณหภูมิ
(องศาเซลเซียส)

ความดัน
(บรรยากาศ)

อัตราการไหลเชิงโมลของสายผลิตภัณฑ
(กิโลโมลตอชั่วโมง)

เศษสวนโมล
กาซไฮโดรเจน กาซมีเทน กาซคารบอนมอนอกไซด ไอน้ํา

600
200 0.184 0.389 0.240 85 ppm 0.044
240 0.175 0.360 0.265 76 ppm 0.044
280 0.167 0.335 0.287 68 ppm 0.044

800
200 0.315 0.626 0.040 220 ppm 0.044
240 0.303 0.613 0.051 207 ppm 0.044
280 0.292 0.600 0.062 196 ppm 0.044

1000
200 0.365 0.671 0.002 272 ppm 0.044
240 0.364 0.670 0.003 261 ppm 0.044
280 0.362 0.669 0.004 269 ppm 0.044
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ตารางท่ี ก.2 ผลการจําลองกระบวนการท่ีสภาวะการดําเนินงานตางๆของเครื่องรีฟอรมเมอร และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 50

อุณหภูมิ
(องศาเซลเซียส)

ความดัน
(บรรยากาศ)

อัตราการไหลเชิงโมลของสายผลิตภัณฑ
(กิโลโมลตอชั่วโมง)

เศษสวนโมล
กาซไฮโดรเจน กาซมีเทน กาซคารบอนมอนอกไซด ไอน้ํา

600
200 0.219 0.480 0.163 189 ppm 0.044
240 0.206 0.452 0.187 180 ppm 0.044
280 0.196 0.426 0.210 172 ppm 0.044

800
200 0.350 0.659 0.012 149 ppm 0.044
240 0.343 0.653 0.018 235 ppm 0.044
280 0.335 0.646 0.023 233 ppm 0.044

1000
200 0.368 0.673 358 ppm 240 ppm 0.044
240 0.367 0.673 542 ppm 240 ppm 0.044
280 0.367 0.673 774 ppm 240 ppm 0.044
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ตารางท่ี ก.3 ผลการจําลองกระบวนการท่ีสภาวะการดําเนินงานตางๆของเครื่องรีฟอรมเมอร และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 70

อุณหภูมิ
(องศาเซลเซียส)

ความดัน
(บรรยากาศ)

อัตราการไหลเชิงโมลของสายผลิตภัณฑ
(กิโลโมลตอชั่วโมง)

เศษสวนโมล
กาซไฮโดรเจน กาซมีเทน กาซคารบอนมอนอกไซด ไอน้ํา

600
200 0.248 0.537 0.115 64 ppm 0.044
240 0.234 0.511 0.138 58 ppm 0.044
280 0.221 0.486 0.159 52 ppm 0.044

800
200 0.361 0.668 0.004 110 ppm 0.044
240 0.358 0.666 0.007 108 ppm 0.044
280 0.354 0.662 0.010 107 ppm 0.044

1000
200 0.368 0.673 112 ppm 112 ppm 0.044
240 0.368 0.673 171 ppm 112 ppm 0.044
280 0.368 0.673 246 ppm 112 ppm 0.044
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ตารางท่ี ก.4 ผลการจําลองกระบวนการท่ีสภาวะการดําเนินงานตางๆของเครื่องรีฟอรมเมอร และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 90

อุณหภูมิ
(องศาเซลเซียส)

ความดัน
(บรรยากาศ)

อัตราการไหลเชิงโมลของสายผลิตภัณฑ
(กิโลโมลตอชั่วโมง)

เศษสวนโมล
กาซไฮโดรเจน กาซมีเทน กาซคารบอนมอนอกไซด ไอน้ํา

600
200 0.273 0.575 0.083 57 ppm 0.044
240 0.257 0.552 0.103 52 ppm 0.044
280 0.243 0.529 0.123 48 ppm 0.045

800
200 0.365 0.671 0.002 86 ppm 0.044
240 0.364 0.670 0.003 85 ppm 0.044
280 0.362 0.668 0.004 85 ppm 0.044

1000
200 0.368 0.674 46 ppm 87 ppm 0.044
240 0.368 0.673 70 ppm 87 ppm 0.044
280 0.368 0.673 102 ppm 87 ppm 0.044
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ตารางท่ี ก.5 ผลการจําลองกระบวนการท่ีสภาวะการดําเนินงานตางๆของเครื่องรีฟอรมเมอร และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 110

อุณหภูมิ
(องศาเซลเซียส)

ความดัน
(บรรยากาศ)

อัตราการไหลเชิงโมลของสายผลิตภัณฑ
(กิโลโมลตอชั่วโมง)

เศษสวนโมล
กาซไฮโดรเจน กาซมีเทน กาซคารบอนมอนอกไซด ไอน้ํา

600
200 0.293 0.602 0.061 52 ppm 0.044
240 0.277 0.581 0.078 48 ppm 0.044
280 0.263 0.560 0.096 44 ppm 0.045

800
200 0.367 0.673 0.001 70 ppm 0.044
240 0.366 0.672 0.001 70 ppm 0.044
280 0.365 0.671 0.002 70 ppm 0.044

1000
200 0.368 0.674 22 ppm 71 ppm 0.044
240 0.368 0.674 34 ppm 71 ppm 0.044
280 0.368 0.674 49 ppm 71 ppm 0.044
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ภาคผนวก ข

ผลการจําลองกระบวนการผลิตไฟฟาของระบบรวม
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ตารางท่ี ข.1 ผลการจําลองกระบวนการท่ีสภาวะการดําเนินงานตางๆของเซลลเชื้อเพลิง และความ
หนาแนนกระแสไฟฟาเทากับ 3,000 แอมแปรตอตารางเมตร

อุณหภูมิ
(องศา

เซลเซียส)

ความดัน
(บรรยากาศ)

ศักยไฟฟาของเซลล
เชื้อเพลิง
(โวลต)

จํานวนเซลลเชื้อเพลิง
(เซลล) อัตราการใชเชื้อเพลิง

800
4 0.979 85.119 ≈ 86 76.97%
6 0.990 84.169 ≈ 85 76.11%
8 0.998 83.536 ≈ 84 75.54%

900
4 1.040 80.142 ≈ 81 72.47%
6 1.052 79.210 ≈ 80 71.63%
8 1.060 78.591 ≈ 79 71.07%

1,000
4 1.046 79.672 ≈ 80 72.05%
6 1.059 78.662 ≈ 79 71.13%
8 1.068 77.992 ≈ 78 70.53%

หมายเหตุ ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง เทากับ 60.14 เปอรเซ็นต และประสิทธิภาพของระบบ เทากับ
68.41 เปอรเซ็นต

ตารางท่ี ข.2 ผลการจําลองกระบวนการท่ีสภาวะการดําเนินงานตางๆของเซลลเชื้อเพลิง และความ
หนาแนนกระแสไฟฟาเทากับ 5,000 แอมแปรตอตารางเมตร

อุณหภูมิ
(องศา

เซลเซียส)

ความดัน
(บรรยากาศ)

ศักยไฟฟาของเซลล
เชื้อเพลิง
(โวลต)

จํานวนเซลลเชื้อเพลิง
(เซลล) อัตราการใชเชื้อเพลิง

800
4 0.925 54.029 ≈ 55 81.32%
6 0.937 53.340 ≈ 54 80.28%
8 0.945 52.888 ≈ 53 79.60%

900
4 1.030 48.553 ≈ 49 73.08%
6 1.041 48.046 ≈ 49 72.31%
8 1.052 47.532 ≈ 48 71.54%

1,000
4 1.051 47.570 ≈ 48 71.60%
6 1.066 46.914 ≈ 47 70.61%
8 1.076 46.490 ≈ 47 69.97%

หมายเหตุ ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง เทากับ 60.14 เปอรเซ็นต และประสิทธิภาพของระบบ เทากับ
68.41 เปอรเซ็นต
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ตารางท่ี ข.3 ผลการจําลองกระบวนการท่ีสภาวะการดําเนินงานตางๆของเซลลเชื้อเพลิง และความ
หนาแนนกระแสไฟฟาเทากับ 7,000 แอมแปรตอตารางเมตร

อุณหภูมิ
(องศา

เซลเซียส)

ความดัน
(บรรยากาศ)

ศักยไฟฟาของเซลล
เชื้อเพลิง
(โวลต)

จํานวนเซลลเชื้อเพลิง
(เซลล) อัตราการใชเชื้อเพลิง

800
4 0.864 41.355 ≈ 42 87.14%
6 0.876 40.749 ≈ 41 85.86%
8 0.885 40.359 ≈ 41 85.04%

900
4 1.003 35.606 ≈ 36 75.03%
6 1.017 35.105 ≈ 36 73.97%
8 1.027 34.783 ≈ 35 73.29%

1,000
4 1.038 34.413 ≈ 35 72.51%
6 1.057 33.795 ≈ 34 71.21%
8 1.064 33.564 ≈ 34 70.72%

หมายเหตุ ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง เทากับ 60.14 เปอรเซ็นต และประสิทธิภาพของระบบ เทากับ
68.41 เปอรเซ็นต
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Abstract

This study aims to investigate the power generation consisting of glycerol

supercritical water reforming process and pressurized solid oxide fuel cell. The

performance of an integrated system can be determined by using a flowsheet simulator in

AspenPlusTM which was applied with the electrochemical equations taking into account all

voltage losses. The developed model was employed to study the effect of operating

conditions of the reformer and SOFC on the performance of the integrated system (i.e., cell

voltage, number of SOFC stack, fuel utilization, SOFC electrical efficiency and system

electrical efficiency). When the desired power generation of integrated system is set as 10

kW, the simulation results indicate that the optimal operating conditions of the reformer

are 800°C, 200 atm and supercritical water to glycerol ratio of 90. While, the optimal

operating conditions of the SOFC are 900°C, 4 atm and current density of 7,000 A/m2.

Under these operating conditions, the integrated system can provide the cell voltage of 1

V, number of SOFC stack of 36, fuel utilization of 75%, SOFC electrical efficiency of

60% and system electrical efficiency of 68%.

Keyword: Integrated system, Glycerol supercritical water reforming, Solid oxide fuel cell
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1. Introduction

Solid oxide fuel cell (SOFC) is the most promising type of fuel cell for distributed

power generation due to having high efficiency and presenting clean technology [1]. In

general, there are two approaches proposed for the SOFC operation: external reforming

and internal reforming. Although the internal reforming system has higher efficiency than

the external one, this approach has some problems: the possibility of carbon formation on

the anode and the presence of a large thermal gradient within SOFC stack [2]. As a

consequence, a power system consisting of SOFC integrated with an external reformer is

investigated in this study. The attractive feature of this system is that the SOFC always

provides a high-temperature exhaust gas which can be used for other heat-requiring units

in the SOFC system. Furthermore, the investigation of an integrated system can extend to

the design of heat integration or heat exchanger network to minimize energy demand in the

system.

Among available fuels and reforming processes, there are many researchers focusing

on the glycerol supercritical water reforming process [3-4]. Glycerol becomes an attractive

alternative fuel for hydrogen production since it is a by-product from biodiesel production

by biomass-derived feed. The utilization of supercritical water (374oC and 22.1 MPa)

instead of steam in the reforming reaction offers some benefits over the conventional one;

it can improve space time yield, thermal conductivity and specific heat, which can shift

endothermic reforming reaction toward [4].

Although, hydrogen produced from supercritical water reforming has high

temperature and pressure, the compressor unit is strongly required to reduce pressure of

synthesis gas before feeding to the conventional SOFC operated under atmospheric

pressure. In order to eliminate the external energy requirement for hydrogen compression,

an integrated system of glycerol supercritical water reforming and pressurized SOFC has
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been proposed in this study. The pressurized SOFC is referred to the SOFC operated under

higher atmospheric pressure. It was reported in many previous investigations that higher

pressure operation of SOFC can provide an improved power generation and enhanced

efficiency [1-2,5].

In this study, glycerol supercritical water reforming process integrated with

pressurized SOFC is designed and developed in the Aspen Plus simulator. The

performance of integrated system is examined in terms of cell voltage, number of SOFC

stack, fuel utilization, SOFC electrical efficiency and system electrical efficiency. The

operating conditions of both reformer and pressurized SOFC are carefully determined to

optimize the system performance.

2. Process description

Figure 1 presents the schematic of an integrated system of glycerol supercritical water

reforming process and pressurized SOFC designed in the Aspen Plus flowsheet. The crude

glycerol (80% glycerol and 20% methanol) and supercritical water are mixed in a mixer

(MIX) and then, the mixture is increased temperature that specified for the reforming

reaction in a heater (HEATER1). When the gas mixture is supplied to the reformer unit

(REFORMER), the possible chemical reactions are carried out in the reforming process.

RGibbs reactor is used to calculate the product composition under the conditions that

minimize of Gibbs free energy. The components consisting of C3H8O3, H2O, CO, CO2, H2

and CH4 are considered as the possible species in supercritical water reforming of glycerol.

Then, downstream from the reformer is reduced the pressure and the temperature in

turbine (TURBINE1) and cooler (COOLER1), respectively before feeding to the water

gas-shift reactor (WSHIFT). REquil reactor is used to model the water gas-shift reaction to

remove CO and additional generate H2. The exit stream (SYNGAS) is further sent to the

SOFC stack at the anode side (ANODE) as modeled by RGibbs reactor. At this side, the
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remaining CH4 is reformed via steam methane reforming, CO is shifted via water gas-shift

reaction and H2 is oxidized via electrochemical reaction. It is noted that since the ions

transfer cannot be modeled in Aspen Plus and thus, the overall electrochemical reaction

(H2 + 0.5O2 H2O ) is used instead of the cell half reactions [6]. While the stream

‘SYNGAS’ is fed to the anode, the stream ‘AIR’ which is compressed (COMPR2) and

preheated (HEATER2) is simultaneously fed to the cathode side (CATHODE). For the

cathode side, it is modeled as SEP to separate out the O2 required for the electrochemical

reaction. H2 produced from the reforming and water gas-shift reactions and in the synthesis

gas reacts with oxygen to generate the electrical power and steam via electrochemical

reaction. Then, the depleted fuel from anode and oxidant from cathode are supplied to the

afterburner (AFTERBUR) where complete combustion of the remaining fuel occurs.

Finally, the exhaust gas is further fed into the gas turbine (TURBINE2) to generate more

electricity.

3. SOFC model

The compositions of hydrogen and oxygen are used to determine the performance of

SOFC (e.g., cell voltage, power density and cell efficiency) through the detailed

electrochemical model. The open-circuit voltage which is the maximum voltage of SOFC

can be determined by the Nernst equation. However, the operating cell voltage is always

lower than open-circuit voltage since there are three main voltage losses occurred in real

operation: activation loss, ohmic loss and (3) concentration loss. Table 1 lists the

electrochemical equations of SOFC used in this study which were reported in our previous

work [1].

4. Solution approach

In this study, the thermodynamic calculation is performed by using AspenPlusTM. The

model is performed based on the following assumptions: (1) isothermal and steady state
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operation are considered; pressure drops are neglected; reforming and shift reactions reach

chemical equilibrium; and only H2 is electrochemically oxidized. Figure 2 show a solution

approach for determining the electrical performance of an integrated system. Firstly, for

given operating conditions of reformer (temperature (TRef), pressure (PRef) and supercritical

water-to-glycerol ratio (S/G)), the equilibrium compositions in the reforming process can

be determined. The molar flow rate of CH4 (nCH4), CO (nCO) and H2 (nH2) obtained from

reforming process is further used as the input parameters for the SOFC calculation. It is

noted that the electrochemical equations, as described in Section 3, is performed by a

calculator block in the Aspen Plus flowsheet. When the operating conditions of SOFC

(temperature (TSOFC), pressure (PSOFC) and current density (iSOFC)) and physical parameters

of cell components are specified, the voltage per cell (V/cell) and power per cell (W/cell)

can be calculated. When the desired power output of integrated system (Pw) is set as 10

kW, the number of cell stack (n), fuel utilization (Uf), SOFC electrical efficiency (εSOFC)

and system electrical efficiency (εsys) are determined as follows:

SOFC

wP
n

i V
 (10)

SOFC

4 2

f
CH H CO2 (4 )
i LWn

U
F n n n


 

(11)

4 4 2 2

w
SOFC

CH CH H H CO CO

100%P

n LHV n LHV n LHV
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 
(12)

4 4

w
sys

CH CH

100%P

n LHV
   (13)

5. Results and discussion

Table 2 shows the values of operating conditions of reformer and SOFC and cell

geometry of SOFC used for simulation under nominal conditions. It is noted that values of

structural and material property parameters for the SOFC are the values reported in the
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literature [7]. Under the standard condition, it is found that the product stream consists of

67% H2, 0.3% CH4, 85 ppm of CO, 4.4% H2O and 28.3 % CO2. In addition, the simulation

results indicate that the integrated system can provide the cell voltage of 0.925 V, number

of SOFC stack of 55, fuel utilization of 81.19%, SOFC electrical efficiency of 60.10% and

system electrical efficiency of 68.41%.

5.1 Effect of operating conditions of reformer

In this section, the influence of operation conditions of reformer is studied. Table 3

shows the effect of temperature and pressure on equilibrium product compositions and

system performance. As expected, the reformer temperature has a significant effect on

hydrogen production. Since glycerol steam reforming reaction, as a reversible and

endothermic reaction, can be shifted to the product side (right hand side of reaction) at

higher temperature and thus, the mole fraction of H2 can be improved from 0.552 at 600oC

to 0.670 at 800oC. However, when the temperature is higher than 800oC, it is found that

the mole fraction of H2 is almost constant (0.673). This is in turn the fact that the chemical

equilibrium is thermodynamically limited at this temperature. Unlike the temperature

effect, the simulation results indicate that higher reformer pressure leads to decreases in

mole fraction of H2 and CO and an increase in mole fraction of CH4, according to Le

chatelier's principle.

Considering each performance of SOFC, it is noted that product composition of H2 has

an important effect compared with that of CH4 and CO. From Table 3, it can be seen that

the cell voltage slightly increases with increasing H2 concentration. This is because higher

H2 concentration leads to higher open-circuit voltage and lower concentration loss. In

general, the SOFC operated under higher cell voltage requires lower area of SOFC

(referred to number of cell stack). However, since there are a few differences of cell
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voltage and thus, the number of cell is almost constant. In addition, the results also indicate

that when the power generation of SOFC system is fixed as constant, an increase in mole

fraction of H2 can reduce both fuel utilization and cell efficiency. It is noted that since the

molar flow rate of glycerol (0.04 kmol/hr) and supercritical water (3.6 kmol/hr) are fixed

as constant for all case studies, the system efficiencies depending on molar flow rate of

fuel feed are same (68.41%).

Effect of supercritical water-to-glycerol ratio on hydrogen production and system

performance is further examined, as shown in Table 4. Higher S/G is meant that higher

H2O is fed into the system; it is more favorable to steam reforming and methanation

reaction and thus, mole fraction of H2 can be achieved. However, increasing S/G more

than 90 insignificantly affects to mole fraction of H2, a choice of S/G should be carefully

determined. As described in temperature effect, higher concentration of H2 can improve

the cell voltage whereas fuel utilization and cell efficiency are lower.

5.2 Effect of operating conditions of SOFC

Table 5 present the system performance in terms of cell voltage, number of cell and

fuel utilization as a function of wider range of temperature (800-1000oC), pressure (4-8

atm) and current density (3000-7000 A/m2). It is noted that for all case studies, the

synthesis gas from reforming process (TRef = 800oC, PRef = 200 atm and S/G = 90)

consisting of 67.1% H2, 0.2% CH4, 86 ppm of CO, 4.4% H2O and 28.3 % CO2 is fed into

the SOFC stack and thus, the SOFC efficiencies are constant as 60.14% whereas the

system efficiencies of 68.41% are also constant when the fuel is fed at a constant value.

From Table 3, when PSOFC and iSOFC are kept constant as 4 atm and 5000 A/m2, it can be

seen that increasing SOFC temperature can achieve higher cell voltage. This is mainly

caused by an increase in open-circuit voltage and decreases in all voltage losses. Since
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higher cell voltage is meant that the required area of SOFC is lower and thus, number of

cell can be reduced under high temperature operation. Since the operating condition of

reformer is constant (molar flow rate of inlet fuel is constant), the fuel utilization is similar

trend to number of cell. As a result, when the number of cell is lower, the fuel utilization is

also decreased.

In order to study the pressure effect, TSOFC and iSOFC are kept constant as 900oC atm

and 5000 A/m2, respectively. In general, the SOFC operated at high pressure can provide

higher cell voltage since higher partial pressure of H2 can increase an open-circuit voltage.

In addition, at high pressure operation, fuel and oxidant gases can easily diffuse to the

reaction site and thus, the concentration loss is decreased. When cell voltage can be

achieved, the number of cell and fuel utilization is reduced, as mentioned in the SOFC

temperature effect. However, in this simulation, it is found that increasing SOFC pressure

in range of 4-8 atm has a slight influence to cell performance.

Finally, the effect of current density is further investigated and found that

increasing current density, varied from 3000 to 7000 A/m2, can considerably reduce a

number of cell and fuel utilization. Higher current density leads to increases in all voltage

losses, resulting in a reduced cell voltage. When the desired power output is kept constant

at 10 kW, decreasing cell voltage can provide higher power per cell, resulting in a decrease

in number of cell. This implies that the SOFC operated at higher current density requires a

lower area and thus, the cost of manufacture can be decreased.

6. Conclusions

An integrated system of glycerol supercritical water reforming process and

pressurized SOFC is proposed in this study. An integrated system is designed and

developed via the Aspen Plus simulator. Among various parameters considered in the
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reformer operation, it is found that the reformer temperature and S/G are significant

parameters on hydrogen production. Higher temperature and/or higher S/G lead to an

achievement in H2 concentration, resulting in an improved cell voltage. For SOFC

operation, it can be seen that increases in SOFC temperature and/or current density cause a

considerable lower required area of SOFC stack; therefore, the lower fixed and operating

costs can be possible. The simulation results indicate that the optimal operating conditions

of the reformer are 800°C, 200 atm and S/G of 90. When the product stream consisting of

67.1% H2, 0.2% CH4, 86 ppm of CO, 4.4% H2O and 28.3 % CO2 is supplied into the

SOFC stack and the desired power generation of integrated system is set as 10 kW, it is

found that optimal operating conditions of the SOFC are 900°C, 4 atm and current density

of 7,000 A/m2, respectively. The integrated system can provide the cell voltage of 1 V,

number of SOFC stack of 36, fuel utilization of 75%, SOFC electrical efficiency of 60%

and system electrical efficiency of 68%.
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Figure 2 A solution approach for determining the electrical performance of an integrated

system.
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Figure 1 A schematic of glycerol supercritical water reforming process integrated with

pressurized SOFC.
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Figure 2 A solution approach for determining the electrical performance of an integrated

system.
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Table 1 Electrochemical model of SOFC used in the present study

Open-circuit voltage (EOCV):
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Table 2 Model input parameters and operating conditions [1,7]

Parameters Value

Operating conditions of Reformer

Reformer temperature, Tref 800 oC

Reformer pressure, Pref 240 atm

S/G 90

Operating conditions of SOFC

SOFC temperature, TSOFC 800 oC

SOFC pressure, PSOFC 4 atm

Current density, iSOFC 5000 A/m2

Power, Pw 10 kW

Dimensions of cell element

Cell length, L 0.4 m

Cell width, W 0.1 m

Fuel channel height, hf 1 mm

Air channel height, ha 1 mm

Anode thickness, an 500 m

Cathode thickness, ca 50 m

Electrolyte thickness, ele 20 m
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Table 3 Effect of temperature and pressure on hydrogen production and system

performance (at S/G = 90)

TRef

(oC)

PRef

(atm)

Mole fraction V

(V)

n

(cell)

Uf

(%)

εSOFC

(%)H2 CH4 CO

600

200 0.575 0.083 57 ppm 0.918 55 82.04 64.11

240 0.552 0.103 52 ppm 0.916 55 82.16 64.81

280 0.529 0.123 48 ppm 0.914 55 82.23 65.38

800

200 0.671 0.002 86 ppm 0.925 55 81.32 60.14

240 0.670 0.003 85 ppm 0.925 55 81.19 60.10

280 0.668 0.004 85 ppm 0.925 55 81.41 60.31

1,000

200 0.674 46 ppm 87 ppm 0.926 55 81.21 59.95

240 0.673 70 ppm 87 ppm 0.926 55 81.33 60.04

280 0.673 102 ppm 87 ppm 0.926 55 81.31 60.03

Table 4 Effect of supercritical water-to-glycerol ratio on hydrogen production and system

performance (at TRef = 800oC and PRef = 200 atm)

S/G
Mole fraction V

(V)

n

(cell)

Uf

(%)

εSOFC

(%)H2 CH4 CO

30 0.626 0.040 220 ppm 0.922 55 81.67 62.24

50 0.659 0.012 149 ppm 0.924 55 81.52 62.24

70 0.668 0.004 110 ppm 0.925 55 81.32 60.48

90 0.671 0.002 86 ppm 0.925 55 81.32 60.14

110 0.673 0.001 70 ppm 0.926 55 81.15 59.95
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Table 5 Effect of operating condition of SOFC on system performance

TSOFC

(oC)

PSOFC

(atm)

iSOFC = 3000 A/m2 iSOFC = 5000 A/m2 iSOFC = 7000 A/m2

V

(V)

n

(cell)

Uf

(%)

V

(V)

n

(cell)

Uf

(%)

V

(V)

n

(cell)

Uf

(%)

800

4 0.979 86 76.97 0.925 55 81.32 0.864 42 87.14

6 0.990 85 76.11 0.937 54 80.28 0.876 41 85.86

8 0.998 84 75.54 0.945 53 79.60 0.885 41 85.04

900

4 1.040 81 72.47 1.030 49 73.08 1.003 36 75.03

6 1.052 80 71.63 1.041 49 72.31 1.017 36 73.97

8 1.060 79 71.07 1.052 48 71.54 1.027 35 73.29

1,000

4 1.046 80 72.05 1.051 48 71.60 1.038 35 72.51

6 1.059 79 71.13 1.066 47 70.61 1.057 34 71.21

8 1.068 78 70.53 1.076 47 69.97 1.064 34 70.72
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