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บทคัดยอ
งานวิจัยนี้สนใจศึกษาการผลิตไฟฟาจากระบบรวมของกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือ

วิกฤตของกลีเซอรอลและเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งที่ความดันสูงกวาบรรยากาศ โดยระบบรวมดังกลาว
จะถูกออกแบบและจําลองกระบวนการโดยใชซอฟตแวรสําเร็จรูป Aspen Plus องคประกอบของกาซ
สังเคราะหที่ไดจากกระบวนการรีฟอรมมิงสามารถคํานวณโดยใชวิธีการหาคาพลังงานอิสระของกิบสที่ต่ําที่สุด
สวนการคํานวณสมรรถนะการผลิตไฟฟาของระบบรวมจะใชแบบจําลองที่สรางข้ึนในโปรแกรม Aspen Plus
รวมกับสมการทางไฟฟาเคมีที่พิจารณาศักยไฟฟาสูญเสียทั้ง 3 ชนิด (ไดแก ศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากปฏิกิริยา
ไฟฟาเคมีความตานทานไฟฟา และผลของการถายโอนมวล) แบบจําลองที่สรางข้ึนจะถูกนํามาใชในการศึกษา
ผลของสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร (อุณหภูมิ ความดัน และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลี
เซลรอล) และสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง (อุณหภูมิ ความดัน และความ
หนาแนนกระแสไฟฟา) ที่มีผลตอการผลิตไฟฟา ซึ่งพิจารณาจากศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลล
เชื้อเพลิง อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของระบบ
การผลิตไฟฟา จากผลการจําลองกระบวนการพบวาเมื่อกําหนดใหระบบรวมผลิตกําลังไฟฟา 10 กิโลวัตต
สภาวะการดําเนินงานที่เหมาะสมของเครื่องรีฟอรมเมอร คือ อุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 200
บรรยากาศ และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 90 ซึ่งใหกาซผลิตภัณฑประกอบดวยกาซ
ไฮโดรเจน 67.1 เปอรเซ็นตโดยโมล กาซคารบอนไดออกไซด 28.3 เปอรเซ็นตโดยโมล ไอน้ํา 4.4 เปอรเซ็นต
โดยโมล กาซมีเทน 0.2 เปอรเซ็นตโดยโมล และกาซคารบอนมอนอกไซด 86 พีพีเอ็ม สวนสภาวะการ
ดําเนินงานที่เหมาะสมของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งคือ อุณหภูมิ 900 องศาเซลเซียส ความดัน 4
บรรยากาศ และความหนาแนนกระแสไฟฟา 7,000 แอมแปรตอตารางเมตร ภายใตสภาวะการดําเนินงาน
ดังกลาวระบบรวมจะไดศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 1 โวลต จํานวนของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 36 เซลล
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 75 เปอรเซ็นต ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 60
เปอรเซ็นต และประสิทธิภาพของระบบเทากับ 68 เปอรเซ็นต

คําสําคัญ : ไฮโดรเจน; การรีฟอรมมิงกลีเซอรอลดวยไอน้ํา; น้ําเหนอืวิกฤต; เซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
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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 หนวย

Deff, anode สัมประสิทธิ์การแพรของกาซทางดานข้ัวแอโนด m2/s
Deff, cathode สัมประสิทธิ์การแพรของกาซทางดานข้ัวแคโทด m2/s
E ศักยไฟฟาจริง V
E0 ศักยไฟฟาที่สภาวะความดันมาตรฐาน V
EOCV ศักยไฟฟาทางทฤษฎี V
Eanode พลังงานกระตุนในการเกิดปฏิกิริยาไฟฟาเคมีของข้ัวแอโนด kJ/mol
Ecathode พลังงานกระตุนในการเกิดปฏิกิริยาไฟฟาเคมีของข้ัวแคโทด kJ/mol
F คาคงที่ของฟาราเดย C/mol
i ความหนาแนนกระแสไฟฟา A/m2

i0, anode ความหนาแนนกระแสแลกเปลี่ยนที่ข้ัวแอโนด A/m2

i0, cathode ความหนาแนนกระแสแลกเปลี่ยนที่ข้ัวแคโทด A/m2

kanode คาคงที่ pre-exponential สําหรับไฟฟาเคมีของข้ัวแอโนด A/m2

kcathode คาคงที่ pre-exponential สําหรับไฟฟาเคมีของข้ัวแคโทด A/m2

L ความยาวของเซลล m
LHV คาเอนทาลปที่การเผาไหมข้ันต่ํา kJ/mol
n จํานวนเซลลเชื้อเพลิง
n อัตราการไหลเชิงโมล mol/s
P ความดัน atm
pi ความดันยอยของกาซองคประกอบ i atm
pi,TPB ความดันยอยของกาซองคประกอบ i ณ ขอบเขต 3 เฟส atm
PSOFC, Pw กําลังไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง W
R คาคงที่ของกาซ kJ/kmol K
Rohm ความตานทานของโอหม Ω m2

S/G อัตราสวนโดยโมลระหวางน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล
T อุณหภูมิ K
V ศักยไฟฟาในการดําเนินงาน V
W ความกวางของเซลล m
Uf อัตราการใชเชื้อเพลิง
yi เศษสวนโมลของกาซองคประกอบ i

.
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สัญลักษณกรีก ความหมาย หนวย

ศักยไฟฟาสูเสียเนื่องจากปฏิกิริยาไฟฟาเคมี V
ศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากผลการถายโอนมวล V
ศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากความตานทานไฟฟา V
ประสิทธิภาพการแปลงหนวยกระแสไฟฟา %
ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง %
ประสิทธิภาพของระบบ %
การนําไฟฟาของข้ัวแอโนด 1/Ω m
การนําไฟฟาของข้ัวแคโทด 1/Ω m
การนําไอออนของอิเล็กโทรไลต 1/Ω m
ความหนาของข้ัวแอโนด µm
ความหนาของข้ัวแคโทด µm
ความหนาของอิเล็กโทรไลต µm
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บทที่ 1
บทนํา

1.1 ความเปนมาและความสําคัญของปญหา
ในปจจุบันมีการเติบโตของอุตสาหกรรมอยางตอเนื่องและประชากรท่ีเพ่ิมข้ึนอยางรวดเร็ว

สงผลใหมีความตองการในการใชพลังงานเพ่ือใชผลิตกระแสไฟฟามากข้ึนตามไปดวย โดยแหลง
เชื้อเพลิงท่ีใชเปนพลังงานหลักมาจากเชื้อเพลิงฟอสซิลท่ีรูจักกันท่ัวไปคือถานหินน้ํามันและกาซ
ธรรมชาติ ซึ่งเปนเชื้อเพลิงท่ีมีอยูอยางจํากัด และการเผาไหมของเชื้อเพลิงเหลานี้ทําใหเกิดปญหาดาน
สิ่งแวดลอม จึงมีการคนควาหาแหลงพลังงานใหมข้ึนเพ่ือนํามาใชทดแทนการผลิตไฟฟาในปจจุบัน
ทางเลือกหนึง่ท่ีไดรับความสนใจและนาจับตามองคือ เซลลเชื้อเพลิง (Fuel cell)

เซลลเชื้อเพลิงท่ีพัฒนาข้ึนในปจจุบันมีหลายชนิด โดยเซลลเชื้อเพลิงท่ีเหมาะสมกับการผลิต
พลังงานไฟฟาขนาดใหญ คือ เซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง (Solid oxide fuel cell, SOFC)
เนื่องจากเปนเซลลเชื้อเพลิงท่ีดําเนินงานดวยอุณหภูมิสูง จึงมีประสิทธิภาพการผลิตไฟฟาสูงกวาเซลล
เชื้อเพลิงชนิดอ่ืน โดยเชื้อเพลิงท่ีใชควรเปนกาซไฮโดรเจนบริสุทธิ์ แตเนื่องจากเปนสารท่ีติดไฟงายจึง
เกิดปญหาดานการขนสง [1] ในระบบการผลิตไฟฟาโดยเซลลเชื้อเพลิงสวนใหญจึงใชกาซไฮโดรเจน
ท่ีไดจากกระบวนการรีฟอรมมิง การเลือกใชเชื้อเพลิงในการผลิตกาซไฮโดรเจน ก็เปนอีกปจจัยสําคัญ
ท่ีควรพิจารณา เม่ือพิจารณาถึงแนวโนมของการลดลงของเชื้อเพลิงฟอสซิลดังท่ีกลาวไปขางตนแลว
การใชเชื้อเพลิงจากแหลงพลังงานหมุนเวียนจึงเปนทางเลือกท่ีนาสนใจ เพราะชวยลดปญหาการขาด
แคลนพลังงานในอนาคตและปญหาดานสิ่งแวดลอม

โดยปกติแลวการผลิตกาซไฮโดรเจนสําหรับใชในเซลลเชื้อเพลิงสามารถทําได 2 วิธีคือ (1)
กระบวนการรีฟอรมมิงภายนอก (External reforming) โดยกาซไฮโดรเจนจะถูกผลิตในเครื่องรีฟอรม
เมอรแลวจึงปอนกาซสังเคราะหท่ีไดเขาสูเซลลเชื้อเพลิงและ (2) กระบวนการรีฟอรมมิงภายใน
(Internal reforming) ซึ่งวิธีนี้สามารถปอนเชื้อเพลิงเขาสูเซลลเชื้อเพลิงไดโดยตรง แลวกระบวนการ
รีฟอรมมิงจะเกิดข้ึนภายในเซลลเชื้อเพลิง แมวาการดําเนินการแบบกระบวนการรีฟอรมมิงภายในจะมี
ขอดีในดานการใหประสิทธิภาพการผลิตไฟฟาสูง แตเนื่องจากกระบวนการรีฟอรมมิงเปนปฏิกิริยา
แบบดูดความรอนสูงมาก ในขณะท่ีปฏิกิริยาของเซลลเชื้อเพลิงเปนคายความรอน จึงทําใหเกิดความ
แตกตางของอุณหภูมิภายในเซลลเชื้อเพลิงคอนขางมาก ซึ่งเปนทําใหเซลลเชื้อเพลิงอาจแตกหักได
นอกจากนี้ยังสามารถเกิดโคก (Coke) ท่ีข้ัวแอโนดภายในเซลลเชื้อเพลิงได [2] สําหรับการดําเนินการ
แบบกระบวนการรีฟอรมมิงภายนอก แมวาจะมีประสิทธิภาพการผลิตไฟฟาต่ํากวา แตเนื่องจากการ
แยกการทํางานของท้ังสองกระบวนการ จึงสามารถควบคุมความรอนของระบบไดดี นอกจากนี้
สามารถนําความรอนท่ีเหลือจากระบบไปใชประโยชนตอได ดังนั้นโครงงานนี้จึงสนใจศึกษาการทํางาน
ของระบบรวมระหวางกระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนกับเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง โดย
กระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนท่ีสนใจคือ กระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซ
อรอล (Glycerol supercritical water reforming) เนื่องจากการเติบโตของอุตสาหกรรมการผลิตไบ
โอดีเซล (Biodiesel) สงผลใหกลีเซอรอลดิบซึ่งเปนผลพลอยไดมีปริมาณมากและมีราคาถูก อีกท้ังการ
ใชน้ําเหนือวิกฤตแทนไอน้ําหรือน้ําท่ีสภาวะมาตรฐานจะชวยลดพลังงานในเครื่องปฏิกรณ และ
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คุณสมบัติเดนของไอน้ําเหนือวิกฤตท่ีสามารถละลายเขาไดดีกับสารอินทรียซึ่งมีสมบัติไมมีข้ัว ทําให
ใชเวลาในการทําปฏิกิริยาของสารลดลง [3]

เม่ือพิจารณาการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง โดยท่ัวไปจะดําเนินงานท่ี
อุณหภูมิสูงและความดันบรรยากาศ แตจากการศึกษางานวิจัยท่ีผานมาพบวาเม่ือเซลลเชื้อเพลิง
ชนิดออกไซดแข็งท่ีดําเนินงานท่ีความดันสูงกวาบรรยากาศ (Pressurized solid oxide fuel cell)
จะมีประสิทธิภาพในการผลิตไฟฟาเพ่ิมมากข้ึน [4] ซึ่งจากกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ํา
เหนือวิกฤตจากกลีเซอรอลสามารถผลิตกาซไฮโดรเจนท่ีมีอุณหภูมิสูงและความดันสูง จึงสามารถใช
เปนเชื้อเพลิงสําหรับปอนเขาสูเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งไดโดยไมตองมีหนวยเพ่ิมอุณหภูมิและ
ลดความดันกอนปอนเขาสูเซลลเชื้อเพลิง ดังนั้นโครงงานนี้จึงนํากระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ํา
เหนือวิกฤตจากกลีเซอรอลทํางานรวมกับเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ีความดันสูงกวาบรรยากาศ
เพ่ือผลิตไฟฟาใหมีประสิทธิภาพสูงสุดและลดปญหาดานพลังงานและสิ่งแวดลอม

1.2 วัตถุประสงคของการวิจัย
เพ่ือออกแบบและจําลองกระบวนการผลิตไฟฟาจากการทํางานของระบบรวมระหวาง

กระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซอรอลกับเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ีความ
ดันสูงกวาบรรยากาศ และศึกษาสภาวะการดําเนินงานท่ีเหมาะสมเพ่ือใหไดประสิทธิภาพสูงสุดในการ
ผลิตไฟฟา โดยใชซอฟตแวรสําเร็จรูป Aspen Plus

1.3 ขอบเขตของโครงการวิจัย
1.3.1 จําลองกระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนดวยวิธีรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจาก

กลีเซอรอล โดยศึกษาผลของสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร (อุณหภูมิและความดันใน
การดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร และอัตราสวนของไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล) ท่ีมีตอการ
ผลตอการผลิตกาซไฮโดรเจน

1.3.2 ออกแบบระบบรวมของกระบวนการรีฟอรมมิงและเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซด
แข็งท่ีความดันสูงกวาบรรยากาศ โดยใชซอฟตแวรสําเร็จรูป Aspen Plus

1.3.3 จําลองกระบวนการผลิตไฟฟาจากระบบรวมของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
โดยใชกาซสังเคราะหท่ีไดจากกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตเปนเชื้อเพลิง และศึกษาผล
ของสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง (อุณหภูมิและความดันในการ
ดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงและความหนาแนนกระแสไฟฟา) ท่ีมีผลตอประสิทธิภาพการผลิตไฟฟา

1.4 ประโยชนท่ีคาดวาจะไดรับ
14.1 สามารถออกแบบและจําลองกระบวนการผลิตไฟฟาจากการทํางานของระบบ

รวมระหวางกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซอรอลกับเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซด
แข็งท่ีความดันสูงกวาบรรยากาศ

14.2 ทราบสภาวะท่ีเหมาะสมเพ่ือใหไดประสิทธิภาพสูงสุดในการผลิตไฟฟา
14.3 เปนแนวทางการผลิตไฟฟาสําหรับการกระบวนการจริง
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บทที่ 2
ทฤษฎีและงานวิจัยที่เก่ียวของ

2.1 เซลลเช้ือเพลิง (Fuel cell)
2.1.1 เซลลเช้ือเพลิง

เซลลเชื้อเพลิงเปนอุปกรณผลิตไฟฟากระแสตรง ทําหนาท่ีเปลี่ยนพลังงานเคมี
ของเชื้อเพลิง (กาซไฮโดรเจน) และอากาศ (กาซออกซิเจน) เปนพลังงานไฟฟาไดโดยตรง มีน้ําและ
ความรอนเปนผลพลอยไดจากปฏิกิริยา เนื่องจากเซลลเชื้อเพลิงสามารถสามารถผลิตไฟฟาไดโดย
ไมผานกระบวนการเผาไหมจึงเปนพลังงานท่ีสะอาดไมกอใหเกิดมลภาวะตอสิ่งแวดลอมและ
มีประสิทธิภาพในการทํางานสูง โดยเซลลเชื้อเพลิงไมสามารถเก็บพลังงานเคมีไดเหมือนกับแบตเตอรี่
จึงทําใหตราบใดท่ียังมีการใสเชื้อเพลิงใหกับเซลลเชื้อเพลิงนี้พลังงานไฟฟาก็จะถูกผลิตออกมาตลอด
โดยเซลลเชื้อเพลิงมีองคประกอบสําคัญ 3 สวนหลัก คือ แอโนด (Anode) เปนข้ัวไฟฟาท่ีใหประจุลบ
กับเซลลเชื้อเพลิง มีหนาท่ีสงผานอิเล็กตรอนออกไปทางข้ัวไฟฟา สวนหลักท่ีสองคือ แคโทด
(Cathode) เปนข้ัวไฟฟาท่ีใหประจุบวกกับเซลลเชื้อเพลิง มีหนาท่ีตอเขากับสายไฟภายนอก
รับอิเล็กตรอนมารวมกับอะตอมของกาซออกซิเจนกับกาซไฮโดรเจนกลายเปนโมเลกุลของน้ํา
และสวนหลักสุดทายคืออิเล็กโทรไลต (Electrolyte) ทําจากวัสดุตางๆ เชน สารละลายแผนพลาสติก
มีหนาท่ีคือยอมใหไอออน (บวกหรือลบ) เคลื่อนท่ีผาน สําหรับเซลลเชื้อเพลิงแตละเซลลจะประกอบ
รวมกันแบบอนุกรมบรรจุอยูในสแต็กเซลลเชื้อเพลิง (Fuel cell stack) โดยแตละสแต็กเซลลเชื้อเพลิง
อาจบรรจุเซลลเชื้อเพลิงไวหลายรอยเซลลเพ่ือสรางกระแสไฟฟาท่ีเพียงพอสําหรับการนําไปใชงาน

2.1.2 ชนิดของเซลลเช้ือเพลิง [5]
โดยท่ัวไปเซลลเชื้อเพลิงสามารถจําแนกได 5 ประเภท ตามชนิดของอิเล็กโทรไลต
1) เซลลเชื้อเพลิงชนิดเมมเบรนแลกเปลี่ยนโปรตอน (Proton exchange

membrane fuel cell, PEMFC) หรือเซลลเชื้อเพลิงแบบเยื่ออิเล็กโทรไลตพอลิเมอร (Polymer
electrolyte membrane, PEM) เปนเซลลเชื้อเพลิงท่ีใชโพลิเมอรแข็งเปนอิเล็กโทรไลต ดําเนินงานท่ี
อุณหภูมิต่ําประมาณ 80 องศาเซลเซียส เหมาะสําหรับประยุกตใชในการขนสงและจะถูกนําไปใชกับ
รถยนตในอนาคต

2) เซลลเชื้อเพลิงแบบอัลคาไลน (Alkaline fuel cell, AFC) เปนเซลลเชื้อเพลิง
ท่ีใชสารละลายโพแทสเซียมไฮดรอกไซดเปนอิเล็กโทรไลต ดําเนินงานท่ีอุณหภูมิระหวาง 100 ถึง 250
องศาเซลเซียส เชื้อเพลิงท่ีใชตองเปนกาซไฮโดรเจนและกาซออกซิเจนบริสุทธิ์เทานั้น ทําใหระบบ
มีราคาสูงมาก ไมสามารถนํามาขายในทองตลาดได ทําใหการใชเซลลเชื้อเพลิงชนิดนี้จํากัด
อยูเฉพาะงานในดานอวกาศเทานั้น

3) เซลลเชื้อเพลิงแบบกรดฟอสฟอริก (Phosphoric acid fuel cell, PAFC)
เปนเซลลเชื้อเพลิงท่ีใชกรดฟอสฟอริกเขมขนรอยละ 100 เปนอิเล็กโทรไลต ดําเนินงานท่ีอุณหภูมิ
ระหวาง 150 ถึง 220 องศาเซลเซียส นําไปใชในการผลิตพลังงานไฟฟาและพลังงานความรอน
รวมกัน แตมีประสิทธิภาพการผลิตไฟฟาต่ําเม่ือเทียบกับเซลลชนิดอ่ืน
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4) เซลลเชื้อเพลิงแบบเกลือคารบอเนตหลอม (Molten carbonate fuel cell,
MCFC) เปนเชื้อเพลิงท่ีใชสารลิเธียมคารบอเนต หรือโซเดียมคารบอเนต หรือโปตัสเซียมคารบอเนต
ท่ีหลอมเหลวเปน อิเล็กโทรไลต ดําเนินงานท่ีอุณหภูมิระหวาง 600 ถึง 700 องศาเซลเซียส นําไปใช
ในการผลิตไฟฟาและสามารถใหไอน้ําความดันสูงเพ่ือนํามาชวยผลิตไฟฟา แตใหประสิทธิภาพในการ
ผลิตไฟฟาไมสูงมากนัก

5) เซลลเชื้อเพลิงแบบออกไซดของแข็ง (Solid oxide fuel cell, SOFC) เปน
เชื้อเพลิงท่ีใชของแข็งท่ีเปนสารผสมระหวางโลหะกับเซรามิก เชน เซอรโคเนียมออกไซด เปนอิเล็กโทร
ไลต ดําเนินงานท่ีอุณหภูมิระหวาง 800 ถึง 1,000 องศาเซลเซียส นําไปใชในการผลิตไฟฟาและ
สามารถ นําไอน้ําอุณหภูมิสูงท่ีไดจากกระบวนการนี้ใชปนกังหันกาซได ทําใหประสิทธิภาพเพ่ิมข้ึน
อยางมาก

2.2 เซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็ง (Solid oxide fuel cell, SOFC)
2.2.1 เซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็ง

เซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งเปนเซลลเชื้อเพลิงท่ีมีประสิทธิภาพสูง และคาด
วาจะสามารถใชเปนแหลงกําเนิดไฟฟาสําหรับโรงผลิตไฟฟาในอนาคตเซลลเชื้อเพลิงชนิดนี้ใชของแข็ง
จําพวกเซรามิกเปนอิเล็กโทรไลต ทําใหสามารถดําเนินงานท่ีอุณหภูมิสูงประมาณ 800 ถึง 1,000
องศาเซลเซียส โดยขอดีของการดําเนินงานท่ีอุณหภูมิสูงคือ สามารถใชเชื้อเพลิงไดหลากหลาย
เชน กาซธรรมชาติ  หรือกาซชีวมวล และสามารถนําไปประยุกต ใช ในระบบผลิตไฟฟาและ
ความรอนรวม อีกท้ังยังทํางานรวมกับกังหันกาซเพ่ือเพ่ิมการผลิตไฟฟา [1] โดยเซลลเชื้อเพลิง
มีสวนประกอบหลัก 3 สวน [6] คือ

1) ข้ัวแอโนด (Anode) โลหะท่ีใชทําเปนข้ัวแอโนด ไดแก Ni Co Ru และ Pt
โดย โลหะ Ru จะทําหนาท่ีเปนแอโนดไดดีเพราะมีความเสถียร แตมีราคาแพง จึงนิยมใช Ni ซึ่งมีราคา
ถูกทําหนาท่ีเปนแอโนดไดดีพอสมควรและอยู ในเกณฑเปนท่ียอมรับได นอกจากนี้เ พ่ือคงไว
ซึ่งคุณลักษณะของความพรุน จึงใชแอโนดในรูป Cermet ของโลหะกับ Stabilized zirconia ซึ่งจาก
การวิจัยพบวา Ni/yttria-zirconia เปนวัสดุท่ีใชทําแอโนดไดดีท่ีสุดในขณะนี้

2) ข้ัวแคโทด (Cathode) โดยท่ัวไปวัสดุท่ีใชทําข้ัวแคโทดในเซลลเชื้อเพลิงชนิด
ออกไซดแข็งคือ Doped La-manganite  (LaMnO3)  มีสมบัติเปนสารก่ึงตัวนํา ปจจุบันนิยมใช
Sr doped La-manganite (LSM) มากท่ีสุด แตการเติม Sr มีท้ังขอดีและขอเสียคือ ทําใหการ
นําไฟฟาดี ขณะเดียวกันสัมประสิทธิ์การขยายตัวของแคโทดก็มากข้ึนดวย สงผลทําใหเกิด
การเปลี่ยนแปลงท่ีบริเวณผิวสัมผัสระหวางแคโทดและ อิเล็กโทรไลตซึ่งเปนบริเวณท่ีเกิดปฏิกิริยาเคมี
และยิ่งเม่ือเวลาผานไปมากเทาไรการเปลี่ยนแปลงก็มากข้ึนตามไปดวย สงผลใหการแพรผานของกาซ
ลดนอยลง

3) อิเล็กโทรไลต (Electrolyte) สารท่ีใชเปนอิเล็กโทรไลตท่ีดีท่ีสุดในเซลล
เชื้อเพลิง ชนิดออกไซดแข็งคือ Zirconia (ZrO2) ท่ี Doped ดวย Trivalent metal oxide เชน
Y2O3 Yb2O3 Sc2O3 หรือ Divalent metal oxide เชน CaO MgO เปนตน ปจจุบันเซลลเชื้อเพลิง
ชนิดออกไซดแข็งท่ีใชในทางการคาเชิงพาณิชยจะใชรอยละ 8 Yttria-stabilized zirconia (YSZ)
เปนอิเล็กโทรไลต โดยสามารถดําเนินงานไดท่ีอุณหภูมิประมาณ 1,000 องศาเซลเซียส ปญหาหลัก
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ของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งคืออุณหภูมิท่ีเซลลทํางานสูงเกินไป ถาสามารถหาวัสดุทดแทนท่ี
ทํางานไดท่ีอุณหภูมิต่ําจะชวยลดตนทุนของอิเล็กโทรด และวัสดุท่ีเปนตัวเชื่อมตอของเซลลเขาดวยกัน
ทําใหมีการวิจัยเพ่ือมุงเนนหาแนวทางท่ีทําใหเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งดําเนินงานไดท่ีอุณหภูมิ
ต่ําลง ซึ่งอาจทําไดโดยการใชอิเล็กโทรไลตของแข็ง เชน Ceria (CeO2) Doped ดวย CaO Y2O3
Sm2O3 Gd2O3 และ Lanthanum gallate หรือทําใหความหนาของอิเล็กโทรไลตบางลง เปนตน

รูปท่ี 2.1 สวนประกอบพ้ืนฐานและหลักการทํางานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
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2.2.2 หลักการทํางานของเซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
กาซไฮโดรเจนถูกปอนเขาสู เซลลเชื้อเพลิงแบบออกไซดแข็ง ท่ี ข้ัวแอโนด

เกิดปฏิกิริยาออกซิเดชันไดอิเล็กตรอน อิเล็กตรอนจะเคลื่อนท่ีผานวงจรภายนอกใหไฟฟากระแสตรง
ขณะเดียวกันอากาศถูกปอนเขาท่ีข้ัวแคโทดเกิดปฏิกิริยารีดักชัน โดยรับอิเล็กตรอนจากปฏิกิริยา
ออกซิเดชัน เม่ือกาซออกซิเจน (O2) แตกตัวเปนออกซิเจนไอออน (O2-) ท่ีอิเล็กโทรไลต ออกซิเจน
ไอออนจะเขาทําปฏิกิริยากับกาซไฮโดรเจน (H2) ไดผลิตภัณฑเปนน้ําท่ีข้ัวแอโนดและมีความรอน
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 การหาสมรรถนะของเซลลเช้ือเพลิง [7]
ศักยไฟฟาทางทฤษฎี (Reversible cell voltage หรือ Theoretical open-

circuit potential, EOCV) ขับเคลื่อนประจุไฟฟารอบวงจรไฟฟา โดยเกิดจากความแตกตางระหวาง
ศักยของปฏิกิริยาเคมีท่ีเกิดข้ึนท่ีข้ัวไฟฟา (Electrode) สามารถแสดงไดดวยสมการของเนินสท (Nernst
equation) ดังนี้ E = E − ln . (2.4)

โดยท่ี E คือศักยไฟฟาท่ีความดันบรรยากาศ (Standard pressure) ซึ่งเปนฟงกชันของอุณหภูมิ
ท่ีสภาวะดําเนินงาน ดังสมการE = 1.253 − 2.4516	 × 10 T(K) (2.5)

ศักยไฟฟาจริง (Actual fuel cell voltage, E) จะมีคานอยกวาศักยไฟฟา
ทางทฤษฎี เนื่องจากมีความตานทานภายในเซลลเชื้อเพลิง และการสูญเสียศักยไฟฟาท่ีเกิดข้ึน
เนื่องจากการเกิดปฏิกิริยาไฟฟาเคมี (Electrochemical reaction) ท่ีบริเวณพ้ืนผิวระหวางข้ัวไฟฟา
และอิเล็กโทรไลตท่ีเกิดปฏิกิริยา (Electrode-electrolyte interface)E = E − 	 (η 	+ 	η + 	η ) (2.6)

1) ศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากปฏิกิริยาไฟฟาเคมี (Activation overpotential,ηact) เปนการสูญเสียศักยไฟฟาเนื่องจากการเกิดปฏิกิริยาทางไฟฟาเคมีท่ีบริเวณผิวของข้ัวไฟฟา ซึ่ง
ตอง มีพลังงานการเกิดปฏิกิริยามากกวาพลังงานกระตุน (Activation energy, Ea) จึงทําใหมีการ
สูญเสียศักยไฟฟาเนื่องจากปฏิกิริยาไฟฟาเคมี 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) ศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากความตานทานไฟฟา (Ohmic overpotential,ηohm) เปนการสูญเสียศักยไฟฟาเนื่องจากความตานทานไฟฟาของข้ัวไฟฟา และความตานทานการ
ไหลของประจุไฟฟาในอิเล็กโทรไลต ดังสมการη = iR (2.12)R = 	 + + (2.13)

3) ศักย ไฟฟ าสูญเสี ยเนื่ องจากผลของการถ ายโอนมวล (Concentration
overpotential, ηconc) เปนคาการสูญเสียศักยไฟฟาเนื่องจากการลดลงของความเขมขนของกาซ
เชื้อเพลิงท่ีเขาทําปฏิกิริยาไฟฟาเคมีบริเวณพ้ืนผิวระหวางข้ัวไฟฟาและอิเล็กโทรไลต (Electrode-
electrolyte interface) มีความตานทานของการถายเทมวลสาร (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) กราฟสมรรถนะของเซลลเชื้อเพลิง
สมรรถนะของเซลลเชื้อเพลิงสามารถดูไดจากกราฟความสัมพันธระหวาง

ความหนาแนนกระแสไฟฟา (Current density) กับศักยไฟฟา (Cell voltage) แสดงดังรูปท่ี 2.2
โดยเสนประคือศักยไฟฟาทางทฤษฎีซึ่งก็คือคาศักยไฟฟาสูงสุดท่ีเปนไปได และเสนทึบคือศักยไฟฟาจริง
เม่ือกระแสไฟฟาไหลครบวงจรจะเกิดการสูญเสียศักยไฟฟา (Voltage loss) จาก 3 สวนหลัก
คือ ศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากปฏิกิริยาไฟฟาเคมี ความตานทานไฟฟา และผลของการถายโอนมวลสาร
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รูปท่ี 2.2 กราฟความสัมพันธระหวางความหนาแนนกระแสไฟฟากับศักยไฟฟา

ซึ่งตลอดการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงจะเห็นวากราฟแบงเปน 3 ชวง ตามปริมาณประแสไฟฟา
โดยกราฟในชวงแรกศักยไฟฟาสูญเสียจากปฏิกิริยาไฟฟาเคมีสงผลมากท่ีสุด เนื่องจากเซลลเชื้อเพลิง
ยังไมเ กิดปฏิ กิริยาเคมี จึงตองใชพลังงานการเกิดปฏิ กิริยาใหมากกวาพลังงานกระตุนเ พ่ือ
ใหเกิดปฏิกิริยาท่ีข้ัวไฟฟา เม่ืออิเล็กตรอนผานอิเล็กโทรไลตและข้ัวไฟฟาไปยังวงจรภายนอก
การสูญเสียศักยไฟฟาเนื่องจากความตานทานไฟฟา ซึ่งมีสมการเปนเสนตรงดังสมการท่ี (2.12)
จึงสงผลใหกราฟในชวงกลางนั้นเปนเสนตรง และในชวงสุดทายการสูญเสียศักยไฟฟาจากผลของ
การถายโอนมวลสาร มีผลมากท่ีสุดเนื่องจากเชื้อเพลิงท่ีใกลหมดไป ดังนั้นในการพิจารณาสมรรถนะ
ของเซลลเชื้อเพลิง จึงสามารถดูไดจากกราฟความสัมพันธระหวางกระแสไฟฟากับศักยไฟฟา โดยถา
ตองการดําเนินงานใหเซลลเชื้อเพลิงมีสมรรถนะท่ีดีนั้นสามารถทําไดโดยปรับสภาวะการดําเนินงาน
หรือการออกแบบใหไดเสนกราฟศักยไฟฟาจริงเขาใกลคาศักยไฟฟาทางทฤษฎีมากท่ีสุด

2.3 เช้ือเพลิงสําหรับเซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
เชื้อเพลิงท่ีใชสําหรับเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งคือกาซไฮโดรเจน นอกจากนี้สามารถ

ใชสารประกอบไฮโดรคารบอนอ่ืนๆ เชน กาซธรรมชาติ กาซมีเทน เอทานอล เมทานอล เปนตน
เปนเชื้อเพลิงไดเชนกัน แตตองถูกเปลี่ยนใหอยูในรูปกาซไฮโดรเจนกอนนํามาใชเปนเชื้อเพลิง และใช
กาซออกซิเจนในอากาศเปนตัวออกซิไดซ ซึ่งผลิตภัณฑผลพลอยไดท่ีจากปฏิกิริยาเคมีคือน้ําและความรอน

EOCVActivation overpotential
Dominated

Ohmic overpotential
Dominated

Concentration overpotential
Dominated
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2.4 การผลิตกาซไฮโดรเจน (Hydrogen production)
2.4.1 กาซไฮโดรเจน

กาซไฮโดรเจนเปนหนึ่งในแหลงพลังงานทางเลือกท่ีมีศักยภาพและคุณภาพท่ี
สามารถใชทดแทนพลังงานเชื้อเพลิงปโตรเลียมไดดี โดยการผลิตกาซไฮโดรเจนเพ่ือใชเปนเชื้อเพลิง
สําหรับเซลลเชื้อเพลิงมีหลายวิธี เชน การแยกน้ําดวยกระแสไฟฟา (Electrolysis of water) ซึ่งใช
ไฟฟา เพ่ือแยกน้ําเพ่ือใหไดกาซไฮโดรเจนและกาซออกซิเจน การออกซิเดชันบางสวน (Partial
oxidation) ซึ่งจํากัดปริมาณอากาศหรือกาซออกซิเจนในการเผาไหมเพ่ือไมใหเกิดการเผาไหมสมบูรณ
และการรีฟอรมมิงดวยไอน้ํา (Steam reforming) เปนการทําปฏิกิริยารวมกับไอน้ําและใชตัวเรง
ปฏิกิริยา ในการผลิตกาซไฮโดรเจน เม่ือพิจารณาถึงขอดีและขอเสียของการผลิตกาซไฮโดรเจน การรี
ฟอรมมิงดวยไอน้ําเปนกระบวนการท่ีนาสนใจเพราะไดผลิตภัณฑกาซไฮโดรเจนสูง ดังนั้นโครงงานนี้จึง
สนใจ การผลิตกาซไฮโดรเจนจากการรีฟอรมมิงดวยไอน้ํา

2.4.2 การรีฟอรมมิงดวยไอน้ํา (Steam reforming)
ปจจุบันเทคโนโลยีท่ีมีประสิทธิภาพสูงในการผลิตกาซไฮโดรเจน คือ กระบวนการ

รีฟอรมมิงดวยไอน้ํา เปนเทคโนโลยีท่ีมีความเหมาะสมในการผลิตกาซไฮโดรเจนเพ่ือใชในเชิงพาณิชย
และสงตอสูกระบวนการการผลิตกระแสไฟฟาดวยเซลลเชื้อเพลิงแบบออกไซดแข็งได [1] โดยมี
สารตั้งตนเปนกาซธรรมชาติ เอทานอล หรือกาซชีวมวล เปนตน ซึ่งกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ํา
ประกอบดวย 2 ข้ันตอน คือ

1) การทําปฏิกิริยาระหวางสารตั้งตนกับไอน้ําท่ีอุณหภูมิ 750 ถึง 800 องศา
เซลเซียส ซึ่งผลิตภัณฑท่ีไดคือกาซสังเคราะห (กาซคารบอนมอนอกไซดและกาซไฮโดรเจน) ดังสมการ

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

2) ปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟ (Water-gas shift reaction, WGS) ซึ่งเกิดปฏิกิริยา
ตอเนื่องจากข้ันตอนท่ี1 ระหวางคารบอนมอนอกไซดกับน้ําโดยใชตัวเรงปฏิกิริยา ผลิตภัณฑท่ีไดคือกาซ
คารบอนไดออกไซดและกาซไฮโดรเจน ดังสมการ

CO + H2O CO2 + H2 (2.21)
แมวาในปจจุบันการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเปนวิธีท่ีนิยมในการผลิตกาซไฮโดรเจน

เนื่องจากสามารถใหผลิตภัณฑกาซไฮโดรเจนสูง [8] แตการใชน้ําเหนือวิกฤตแทนการใชไอน้ําจะทําให
ไดผลิตภัณฑกาซไฮโดรเจนมีอุณหภูมิสูงและความดันสูง จึงสามารถปอนเขาสู เซลลเชื้อเพลิง
ชนิดออกไซดแข็งไดโดยไมตองมีหนวยเพ่ิมอุณหภูมิและลดความดันกอนปอนเขาเซลลเชื้อเพลิง
ดังนั้นน้ําเหนือวิกฤตจึงถือเปนทางเลือกใหมท่ีกําลังนิยมอยูในตอนนี้

2.4.3 น้ําเหนือวิกฤต [3]
น้ําในสถานะของเหลวท่ีสภาวะปกติ (อุณหภูมิ 25 องศาเซลเซียสและความดัน

1 บรรยากาศ) เปนตัวทําละลายท่ีดีสําหรับสารประกอบท่ีมีข้ัวและเกลืออนินทรีย แตเม่ืออยูในสภาวะ
ภายใตอุณหภูมิและความดันสูงท่ีเหนือจุดวิกฤตของน้ํา (อุณหภูมิวิกฤต 373.95 องศาเซลเซียส และ
ความดันวิกฤต 22.05 เมกะปาสคาล) ทําใหคุณสมบัติของน้ําเหนือวิกฤตนี้ บางลักษณะเหมือนกาซ
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บางลักษณะเหมือนของเหลว เชน ความหนืดของน้ําเหนือวิกฤตมีคาต่ํากวาน้ําท่ีสภาวะปกติและ
คาการถายเทมวลสาร การควบคุมการแพร รวมถึงคาการนําความรอนของน้ําเหนือวิกฤตก็สูงข้ึน
เชนกัน สงผลใหมีคุณสมบัติท่ีดีในการถายเทความรอนเพ่ือชวยลดพลังงานท่ีใชในเครื่องปฏิกรณ
ในการทําปฏิกิริยารีฟอรมมิงดวยไอน้ําได

2.4.4 กลีเซอรอล [9]
กลีเซอรอลดิบเปนผลิตภัณฑพลอยไดจากกระบวนการผลิตไบโอดีเซล ซึ่งกลีเซอรอล

ดิบมีสิ่งเจือปนอยูมากจึงมีราคาคอนขางถูก การนํากลีเซอรอลไปใชประโยชนในดานอุตสาหกรรม
กลีเซอรอลท่ีใชควรเปนกลีเซอรอลบริสุทธิ์ ซึ่งการนํากลีเซอรอลดิบไปผานกระบวนการทําใหบริสุทธิ์
จะมีคาดําเนินการคอนขางสูง ในปจจุบันนักวิจัยจึงสนใจเพ่ิมมูลคาใหกับกลีเซอรอลดิบ โดยการนํา
กลีเซอรอลดิบไปใชเปนสารตั้งตนสําหรับผลิตกาซไฮโดรเจน ซึ่งสามารถนํากลีเซอรอลดิบมาใชในการ
ผลิตไดเลยโดยไมตองผานกระบวนการทําใหเปนกลีเซอรอลบริสุทธิ์

2.4.5 การผลิตกาซไฮโดรเจนสําหรับเซลลเช้ือเพลิง [2]
รูปแบบการใชเชื้อเพลิงท่ีมาจากสารประกอบไฮโดรคารบอนในเซลลเชื้อเพลิง

ชนิดออกไซดแข็ง มีอยูดวยกัน 2 รูปแบบ คือ กระบวนการรีฟอรมมิงภายใน และกระบวนการ
รีฟอรมมิงภายนอก โดยแตละรูปแบบมีรายละเอียดดังนี้

1) กระบวนการรีฟอรมมิงภายใน (Internal reforming)
ปฏิกิริยาดูดความรอนจากปฏิกิริยารีฟอรมมิงและปฏิกิริยาคายความรอน

จากปฏิกิริยาออกซิเดชันเกิดข้ึนพรอมกันภายในเซลลเชื้อเพลิง ทําใหมีการถายเทความรอนระหวาง
สองกระบวนการไดดี ซึ่งการถายเทความรอนนี้คลายกับการดําเนินงานแบบออโตเทอรมอล
(Autothermal operation) นั่นคือ ไมจําเปนตองรับพลังงานจากภายนอก เนื่องจากสามารถนําความ
รอนจากปฏิกิริยาคายความรอนใหกับปฏิกิริยารีฟอรมมิงไดโดยตรง แตความรอนท่ีตองการสําหรับ
ปฏิกิริยารีฟอรมมิงอาจไมเหมาะสมกับความรอนท่ีไดจากสวนของเซลลเชื้อเพลิง ทําใหเกิดความ
แตกตางของอุณหภูมิภายในเซลลเชื้อเพลิงจึงเกิดการเสื่อมสภาพและการแตกหักได ลักษณะการ
ดําเนินงานของกระบวนการรีฟอรมมิงภายในแสดงดังรูปท่ี 2.3(a)

2) กระบวนการรีฟอรมมิงภายนอก (External reforming)
ปฏิกิริยารีฟอรมมิงจะเกิดข้ึนท่ีหนวยรีฟอรมเมอรในการผลิตกาซไฮโดรเจน

กอนปอนเขาสูเซลลเชื้อเพลิงทําปฏิกิริยาออกซิเดชัน จึงไมมีการถายเทความรอนโดยตรงระหวางการ
ดําเนินงานของท้ังสองหนวยแตสามารถนําความรอนท่ีไดจากปฏิกิริยาภายในเซลลเชื้อเพลิงไปใช
กับหนวยอ่ืนได ลักษณะการดําเนินงานของกระบวนการรีฟอรมมิงภายนอกแสดงดังรูปท่ี 2.3(b)
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รูปท่ี 2.3 กระบวนการรีฟอรมมิงภายใน (a) และกระบวนการรีฟอรมมิงภายนอก (b)

2.5 งานวิจัยท่ีเกี่ยวของ
2.5.1 การผลิตกาซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลี-

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

กระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนจากกลีเซอรอลโดยใชปฏิกิริยารีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตเพ่ือให
ไดกาซไฮโดรเจนมากท่ีสุด พบวาการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอรท่ีเหมาะสมท่ีสุดคือ อุณหภูมิ
800 องศาเซลเซียสและความดัน 230 บรรยากาศ  สวนอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลดิบ
ท่ีเหมาะสมท่ีสุดเทากับ 90 ซึ่งจะใหกาซผลิตภัณฑท่ีประกอบดวยกาซไฮโดรเจน 65 เปอรเซ็นตโดยโมล
กาซคารบอนไดออกไซด 23 เปอรเซ็นตโดยโมล และไอน้ํา 12 เปอรเซ็นตโดยโมล และศึกษาสภาวะ
การดําเนินงานของเครื่องแยกกาซ-ของเหลว เพ่ือทําใหกาซผลิตภัณฑท่ีไดมีความบริสุทธิ์ของ
กาซไฮโดรเจนเพ่ิมมากข้ึน พบวาท่ีสภาวะการดําเนินงานท่ีเหมาะสมคืออุณหภูมิ 30 องศาเซลเซียส
และความดัน 20 บรรยากาศ ซึ่งจะใหกาซผลิตภัณฑท่ีประกอบดวยกาซไฮโดรเจน 74 เปอรเซ็นตโดยโมล
กาซคารบอนไดออกไซด 25 เปอรเซ็นตโดยโมล และกาซอ่ืนๆ 1 เปอรเซ็นตโดยโมล

2.5.2 การผลิตไฟฟาจากเซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็งแบบความดันสูง
Recknagle P.K. และคณะ (2010) [11] สรางแบบจําลองกระบวนการรีฟอรม

มิงมีเทน ดวยไอน้ําภายในเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งเม่ือดําเนินงานท่ีความดันสูง เพ่ือ
คาดการณการกระจายของอัตราการรีฟอรมมิงภายใน อุณหภูมิ และกระแสไฟฟาท่ีมีผลตอการ
ดําเนินงานท่ีความดันสูง การจําลองผลการดําเนินงานท่ีความดันสูงแสดงใหเห็นวาสามารถปรับปรุง
ประสิทธิภาพความรอนและไฟฟาใหดีข้ึน พบวาอุณหภูมิเฉลี่ยและอุณหภูมิสูงสุดของเซลลลดลงรอย
ละ 3 หรือ 20 องศาเซลเซียส และศักยไฟฟาเพ่ิมข้ึนรอยละ 9 เม่ือดําเนินงานท่ีความดันเพ่ิมข้ึนจาก 1
บรรยากาศ ถึง 10 บรรยากาศ

Seidler S. และคณะ (2010) [4] ศึกษาการทํางานของเซลลเชื้อเพลิงชนิด
ออกไซดแข็งดําเนินงานท่ีความดันสูงกวาบรรยากาศรวมกับเครื่องกังหันกาซโดยการทดลองและสราง
แบบจําลองเพ่ือศึกษาอิทธิพลในการดําเนินงานท่ีความดัน 1.4 บาร ถึง 3 บาร ของเซลลเชื้อเพลิงชนิด

(a)  Internal Reforming (b)  External Reforming
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ท่ีมีข้ัวแอโนดเปนโครงสรางรองรับ 5 เซลลสแต็ก พบวาประสิทธิภาพของการทํางานจะเพ่ิมข้ึนเม่ือ
ดําเนินงานท่ีความดันสูงข้ึน โดยกําลังไฟฟาเพ่ิมข้ึนจาก 248 มิลลิวัตตตอตารางเซนติเมตร ท่ีความดัน
1.4 บาร เปน 307 มิลลิวัตตตอตารางเซนติเมตร ท่ีความดัน 2 บาร และ 323 มิลลิวัตตตอตาราง
เซนติเมตร ท่ีความดัน 3 บาร โดยศักยไฟฟาเทากับ 0.9 โวลต อัตราสวนของไฮโดรเจนและไนโตรเจน
ท่ีเขาข้ัวแอโนดเทากับ 1:1 อากาศเขาท่ีข้ัวแคโนด และดําเนินงานท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส

Saebea D. และคณะ (2013) [12] ศึกษาการทํางานของระบบรวมระหวางเซลล
เชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งดําเนินงานท่ีความดันสูงกับกังหันกาซ โดยใชเอทานอลเปนสารตั้งตน พบวา
การเพ่ิมความดันในการดําเนินงานสามารถปรับปรุงประสิทธิภาพการผลิตไฟฟาของระบบไดดี โดย
ความดัน ท่ีเหมาะสมอยูในชวง 4 บาร ถึง 6 บาร สามารถใหประสิทธิภาพสูงสุดในการผลิตไฟฟา
และพบวาความรอนเหลือท้ิงท่ีไดจากกังหันกาซนั้นสูงกวาความรอนท่ีตองการสําหรับระบบรวม ดังนั้น
ระบบรวมระหวางเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งกับกังหันกาซสามารถรักษาสภาวะในการ
ดําเนินงานได ดวยตัวเองภายใตการดําเนินงานท่ีความดันสูงระบบรวมตองการการนําความรอนเหลือ
ท้ิงจากข้ัวแคโทดมาหมุนเวียนกลับมาใชในปริมาณมากเพ่ือรักษาระบบใหดําเนินงานโดยไมตองมี
ความรอนจากระบบอ่ืน แตการเพ่ิมสัดสวนการหมุนเวียนของความรอนเหลือท้ิงจากข้ัวแคโทดทําให
ประสิทธิภาพการผลิตไฟฟาของระบบลดลง
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บทที่ 3
วิธีการดําเนินงาน

โครงงานนี้สนใจศึกษาสภาวะท่ีเหมาะสมเพ่ือใหไดประสิทธิภาพสูงสุดในการผลิตไฟฟา
จากการทํางานของระบบรวมระหวางกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซอรอลกับ
เซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งแบบความดันสูง โดยสรางแบบจําลองกระบวนการดวยโปรแกรม
สําเร็จรูป Aspen Plus ซึ่งขอดีของการใชโปรแกรมสําเร็จรูป Aspen Plus คือสามารถออกแบบ
กระบวนการผลิตในระดับอุตสาหกรรมและทําสมดุลมวลสารและพลังงานของกระบวนการผลิต
เนื่องจากโปรแกรม Aspen Plus ชวยใหการคํานวณท่ีซับซอนสามารถทําไดงายข้ึนและสามารถ
ปรับเปลี่ยนปจจัยในกระบวนการผลิตไดงาย ในหัวขอท่ี 3.1 แสดงการออกแบบกระบวนการรีฟอรมมิง
ดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซอรอล เพ่ือผลิตกาซไฮโดรเจนสําหรับใชเปนเชื้อเพลิงเพ่ือปอนเขาสู
เซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง และในหัวขอท่ี 3.2 นําเสนอการออกแบบเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
ท่ีมีเชื้อเพลิงคือกาซไฮโดรเจนจากการกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซอรอล

3.1 การผลิตกาซไฮโดรเจนจากกระบวนรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซอรอล
กระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนจากกลีเซอรอลและไอน้ําเหนือวิกฤต แสดงดังรูปท่ี 3.1

ประกอบดวยเครื่องปฏิกรณหลัก 2 เครื่องปฏิกรณ คือ เครื่องรีฟอรมเมอร (Reformer) และเครื่อง
ปฏิกรณท่ีเกิดปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟ (Water gas-shift reactor) และตารางท่ี 3.1 แสดงสภาวะการ
ดําเนินงานของกระบวนการรีฟอรมมิง

รูปท่ี 3.1 แบบจําลองกระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนจากกระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤต
จากกลีเซอรอล
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ตารางท่ี 3.1 แบบจําลองสภาวะการดําเนินงานของกระบวนการรีฟอรมมิง

หนวยปฏิบัติการ แบบจําลอง
สภาวะการดําเนินงาน

มาตรฐาน ชวงท่ีศึกษา
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 สารตั้งตน

สารตั้งตนท่ีปอนเขาสูกระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนประกอบดวย 2 สวน คือ
น้ําเหนือวิกฤตและกลีเซอรอลดิบ ซึ่งประกอบดวย กลีเซอรอล 80 เปอรเซ็นตโดยโมล และเมทานอล
20 เปอรเซ็นตโดยโมล โดยน้ําเหนือวิกฤตและกลีเซอรอลจะปอนรวมเขากันในเครื่องผสม (MIXER)
จากนั้นถูกเพ่ิมอุณหภูมิดวยเครื่องใหความรอน (HEATER1) กอนถูกสงไปทําปฏิกิริยาในเครื่องรีฟอรมเมอร

3.1.2 เครื่องรีฟอรมเมอร (Reformer)

ในการจําลองกระบวนการของเครื่องรีฟอรมเมอรใชแบบจําลองเครื่องปฏิกรณ
ชนิด RGibbsโดยปฏิกิริยาท่ีสามารถเกิดข้ึนไดมีดังนี้

ปฏิกิริยารีฟอรมมิงกลีเซอรอล C3H8O3 + 3H2O 3CO2 + 7H2 (3.1)
ปฏิกิริยาแตกตัวกลีเซอรอล C3H8O3 3CO + 4H2 (3.2)
ปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟ CO + H2O CO2 + H2 (3.3)
ปฏิกิริยารีฟอรมมิงเมทานอล CH3OH + H2O CO2 + 3H2 (3.4)
ปฏิกิริยาแตกตัวเมทานอล CH3OH CO + 2H2 (3.5)
ปฏิกิริยาการเกิดมีเทน CO + 3H2 CH4 + H2O (3.6)

ในการศึกษาจะปรับเปลี่ยนสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร ในชวง
อุณหภูมิ 600 ถึง 1,000 องศาเซลเซียส และความดัน 200 ถึง 280 บรรยากาศ
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3.1.3 เครื่องปฏิกรณท่ีเกิดปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟ (Water gas-shift reactor)

ผลิตภัณฑท่ีไดจากเครื่องรีฟอรมเมอรจะถูกลดความดันดวยกังหัน (TURBINE)
และทําใหเย็นลงดวยเครื่องทําความเย็น (COOLER1) แลวสงไปยังเครื่องปฏิกรณท่ีเกิดปฏิกิริยา
วอเตอรแกสชิฟ โดยกาซคารบอนมอนอกไซดจะทําปฏิกิริยากับน้ําไดกาซไฮโดรเจนและกาซ
คารบอนไดออกไซด ดังนี้

ปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟ CO + H2O CO2 + H2 (3.3)

3.2 เซลลเช้ือเพลิง
เซลลเชื้อเพลิงประกอบดวย 2 สวนหลัก คือข้ัวแคโทดและข้ัวแอโนด โดยแผนภาพ

กระบวนการของเซลลเชื้อเพลิงแสดงดังรูปท่ี 3.2 และตารางท่ี 3.2 แสดงสภาวะการดําเนินงานของเซลล
เชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง

รูปท่ี 3.2 แบบจําลองกระบวนการของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
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ตารางท่ี 3.2 แบบจําลองสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง

หนวยปฏิบัติการ แบบจําลอง
สภาวะการดําเนินงาน

มาตรฐาน ชวงท่ีศึกษา
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 สารตั้งตน

สารตั้งตนท่ีปอนเขาสูกระบวนการของเซลลเชื้อเพลิงประกอบดวย 2 สวน คือ
กาซสังเคราะหและอากาศ โดยกาซสังเคราะหเปนกาซท่ีไดจากการะบวนการรีฟอรมมิงดวย
ไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซอรอล (SYNGAS) ประกอบไปดวย กาซไฮโดรเจน กาซคารบอนมอนอกไซด
กาซคารบอนไดออกไซด กาซมีเทนและน้ํา ซึ่งจะถูกปอนเขาสูข้ัวแอโนด (ANODE) สวนอากาศ (AIR)
จะถูกเพ่ิมความดันโดยปอนเขาสูเครื่องอัดอากาศ (COMPR) และเพ่ิมอุณหภูมิดวยเครื่องใหความรอน
(HEATER2) จากนั้นจึงเขาสูข้ัวแคโทด (CATHODE)

3.2.2 ข้ัวแคโทด

ในการจําลองกระบวนการของข้ัวแคโทดใชแบบจําลองเครื่องแยก (Separator)
แทนข้ัวแคโทด เพ่ือแยกกาซออกซิเจนใหเปนออกซิเจนไอออน (O2-) ปอนเขาสูแอโนด ดังสมการ

0.5O2 + 2e- O2- (3.7)
3.2.3 ข้ัวแอโนด

ข้ัวแอโนดใชแบบจําลองเครื่องปฏิกรณชนิด RGibbs ในการจําลองกระบวนการท่ี
ข้ัวแอโนดกาซมีเทนและคารบอนมอนอกไซดท่ีอยูในกาซสังเคราะห จะเกิดปฏิกิริยารีฟอรมมิงดวยไอน้ํา
และปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟกับน้ํา ซึ่งเปนการเพ่ิมปริมาณของกาซไฮโดรเจนท่ีข้ัวแอโนด โดยกาซ
ไฮโดรเจนท่ีเกิดจากปฏิกิริยารีฟอรมมิงดวยไอน้ํา และปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟ และกาซไฮโดรเจนใน
กาซสังเคราะห จะเขาทําปฏิกิริยาไฟฟาเคมีกับกาซออกซิเจน โดยปฏิกิริยาท่ีเกิดข้ึนท่ีข้ัวแอโนด มีดังนี้
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ปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟ CO + H2O CO2 + H2 (3.3)
ปฏิกิริยารีฟอรมมิงมีเทน CH4 + 2H2O CO2 + 4H2 (3.8)
ปฏิกิริยาไฟฟาเคมี H2 + O2- H2O + 2e- (3.9)

ในการศึกษาจะปรับเปลี่ยนสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิง ในชวง
อุณหภูมิ 800 ถึง 1,000 องศาเซลเซียส และความดัน 4 ถึง 8 บรรยากาศ

3.2.4 เครื่องอาฟเตอรเบิรนเนอร (Afterburner)

สําหรับกระบวนการเผาไหมของเชื้อเพลิงท่ีเหลือจากข้ัวแอโนดและออกซิเจนท่ี
เหลือจากข้ัวแคโทด จะทําปฏิกิริยาในเครื่องอาฟเตอรเบิรนเนอรเพ่ือนําความรอนไปใชกับหนวยอ่ืน
ในการจําลองกระบวนการใชแบบจําลองเครื่องปฏิกรณชนิด RStoic โดยภายในเครื่องปฏิกรณ
มีปฏิกิริยาท่ีเกิดข้ึนดังนี้

ปฏิกิริยาเผาไหมของกาซไฮโดรเจน H2 + 0.5O2 H2O (3.10)
ปฏิกิริยาเผาไหมของกาซคารบอนมอนอกไซด CO + 0.5O2 CO2 (3.11)

โดยกําหนดคาแปรผันทางเคมีเทากับ 1 ของกาซไฮโดรเจน และกําหนดคาแปร
ผันทางเคมีเทากับ 1 ของกาซคารบอนมอนอกไซด [13]

3.3 วิธีการจําลองกระบวนการ
โครงงานนี้ เปนการจําลองกระบวนการผลิตไฟฟาจากการทํางานรวมระหวาง

กระบวนการรีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤตจากกลีเซอรอลกับเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งโดยใช
โปรแกรม Aspen Plus (ซึ่งมีแผนภาพของระบบรวมแสดงดังรูปท่ี 3.3) เพ่ือศึกษาหาสภาวะการ
ดําเนินงานท่ีเหมาะสมในการผลิตไฟฟาใหมีประสิทธิภาพสูงท่ีสุด โดยสมมติฐานท่ีใชในการจําลอง
กระบวนการของระบบรวม คือ (1) ดําเนินงานท่ีสภาวะคงตัว (2) ไมมีความดันลดในแตละอุปกรณ
(3) ปฏิกิริยารีฟอรมมิงและปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟท่ีข้ัวแอโนดเกิดข้ึนท่ีสมดุลเคมี (4) มีเพียงกาซ
ไฮโดรเจนท่ีทําปฏิกิริยาไฟฟาเคมี

วิธีการจําลองกระบวนการของระบบรวมแสดงดังรูปท่ี 3.4 โดยเริ่มจากกําหนดสภาวะ
การดําเนนิงานของเครื่องรีฟอรมเมอร (อุณหภูมิและความดันในการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร
และอัตราสวนของไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล) เพ่ือใชในการจําลองกระบวนการในการคํานวณ
องคประกอบของกาซสังเคราะหท่ีไดจากกระบวนการรีฟอรมมิงใชวิธีการหาคาพลังงานอิสระของกิบส
ท่ีต่ําท่ีสุด (Gibbs free energy minimization) ซึ่งจากการจําลองกระบวนการจะไดอัตราการไหล
เชิงโมลของผลิตภัณฑ (กาซไฮโดรเจน กาซมีเทน กาซคารบอนมอนอกไซด กาซคารบอนไดออกไซด
และน้ํา) โดยกาซสังเคราะหท่ีไดจากกระบวนการรีฟอรมมิงจะกลายเปนพารามิเตอรขาเขาสําหรับการ
คํานวณสมรรถนะของเซลลเชื้อเพลิง เม่ือกําหนดสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิง
ชนิดออกไซดแข็ง (อุณหภูมิและความดันในการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิง และความหนาแนน
กระแสไฟฟา) และกําหนดคุณสมบัติของวัสดุและโครงสรางของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
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เชน ความหนาของข้ัวไฟฟาและอิเล็กโทรไลต และสัมประสิทธิ์การแพรของกาซท่ีข้ัวไฟฟา เปนตน
จะสามารถคํานวณสมรรถนะของเซลลเชื้อเพลิงไดจากแบบจําลองท่ีสรางข้ึนในโปรแกรม Aspen Plus
รวมกับสมการทางไฟฟาเคมี ซึ่งตองเขียนสมการดังกลาวในรูปแบบ FORTRAN ใน Calculator block
ซึ่งเปนฟงกชันท่ีอยูในโปรแกรม Aspen Plus

ในการคํานวณสมรรถนะการผลิตไฟฟาของระบบรวม เม่ือกําหนดกําลังไฟฟาของระบบ
รวมเทากับ 10 กิโลวัตต (เหมาะสําหรับนําไปใชในครัวเรือน [14]) จะสามารถคํานวณหาคาศักยไฟฟา
ตอหนึ่งเซลลเชื้อเพลิงไดจากสมการดังนี้E = E − 	(η 	+ 	η + 	η ) (2.6)E = E − ln . (2.4)

หรือ E = E − ln ( )( ) .
โดย xH2O คือ เศษสวนโมลของน้ําท่ีเหลือใน ANODE

xH2 คือ เศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจนในกาซสังเคราะหและท่ีเกิดข้ึนใน ANODE
xO2 คือ เศษสวนโมลของกาซออกซิเจนท่ีเขา ANODE

และเม่ือคํานวณหาคาศักยไฟฟาตอหนึ่งเซลลเชื้อเพลิง จะสามารถคํานวณหาคากําลังไฟฟาตอหนึ่ง
เซลลเชื้อเพลิง จากนั้นคํานวณหาจํานวนเซลลเชื้อเพลิง อัตราการใชเชื้อเพลิง (Fuel utilization, Uf)
ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง (SOFC electrical efficiency, ηSOFC) และประสิทธิภาพของระบบ
(System electrical efficiency, ηsys)

โดยแฟคเตอรท่ีใชในการพิจารณาสมรรถนะของระบบรวม คือ อัตราการใชเชื้อเพลิง
ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของระบบ ซึ่งแสดงดังสมการท่ี (3.13) ถึง (3.16)

จํานวนเซลลเชื้อเพลิงสามารถพิจารณาไดจากสมการท่ี (3.12)n = 	 (3.12)

อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงสามารถพิจารณาไดจากสมการท่ี (3.13)U = 	 ( , 	 , ) (3.13)

ประสิทธิภาพหรือสมรรถนะการผลิตกระแสไฟฟาของระบบรวมสามารถพิจารณาได
จากสมการดังนี้

ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงη = ,, 	 , 	x 100 (3.14)
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ประสิทธิภาพของระบบη , = , x 100 (3.15)

การแปลงกระแสไฟฟากระแสตรง (Direct current, DC) ใหเปนกระแสไฟฟาสลับ
(Alternating current, AC) โดยมีประสิทธิภาพการหนวยแปลงกระแสไฟฟา (The dc-ac inverter
efficiency, ηinvert) เทากับ 0.94 [11] ดังนี้P , = 	P , × η (3.16)



รูปท่ี 3.3 แบบจําลองกระบวนการของระบบรวมระหวางกระบวนการรีฟอรมมิงกับเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง

SOFC
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รูปท่ี 3.4 วิธีการจําลองกระบวนการของระบบรวมระหวางกระบวนการรีฟอรมมิงกับเซลลเชื้อเพลิง
ชนิดออกไซดแข็ง

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 คาพารามิเตอรท่ีใชในการจําลองกระบวนการ [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

ผลจากการศึกษาโครงงานนี้แบงออกเปน 3 สวน โดยในสวนแรกเปนการแสดงผล
การเปรียบเทียบผลการจําลองกระบวนการกับผลการทดลองเพ่ือตรวจสอบความนาเชื่อถือ
ของแบบจําลอง และในสวนท่ีสองแสดงผลของกระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนจากกลีเซอรอล
โดยใชปฏิกิริยารีฟอรมมิงดวยไอน้ําเหนือวิกฤต พิจารณาผลของอุณหภูมิและความดันของเครื่อง
รีฟอรมเมอร และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล (S/G) ท่ีมีผลตอองคประกอบ
ของผลิตภัณฑท่ีออกจากกระบวนการรีฟอรมมิง ซึ่งนําไปเปนเชื้อเพลิงปอนใหกับเชลลเชื้อเพลิง
ชนิดออกไซดแข็งเพ่ือผลิตไฟฟาตอไป จากการศึกษาในสวนนี้ทําใหทราบสภาวะการดําเนินงาน
ท่ีเหมาะสมสําหรับการผลิตกาซไฮโดรเจน และในสวนท่ีสามแสดงผลของกระบวนการผลิตไฟฟา
จากเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง โดยพิจารณาผลของอุณหภูมิและความดันของเซลลเชื้อเพลิง
ชนิดออกไซดแข็ง และความหนาแนนกระแสไฟฟาท่ีปอนใหกับเซลลเชื้อเพลิง ท่ีมีผลตอศักยไฟฟา
ของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลลเชื้อเพลิง อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง ประสิทธิภาพ
ของเซลลเชื้อเพลิงและประสิทธิภาพของระบบ

4.1 การเปรียบเทียบผลการจําลองกระบวนการกับผลการทดลอง
การเปรียบเทียบผลการจําลองกระบวนการกับผลการทดลอง ทําข้ึนเพ่ือตรวจสอบ

ความนาเชื่อถือของแบบจําลองเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ีนําเสนอไวในหัวขอท่ี 2.2.3
โดยเปรียบเทียบผลการจําลองกระบวนการกับผลจากการทดลองในงานวิจัยของ Zhao และ Virkar
[16] โดยใชสภาวะในการดําเนินงาน องคประกอบของเชื้อเพลิงขาเขา และสมบัติของวัสดุเดียวกัน
คือ ท่ีอุณหภูมิ 873 973 และ 1,073 เคลวิน ภายใตความดันบรรยากาศ เชื้อเพลิงขาเขาประกอบดวย
กาซไฮโดรเจน 97 เปอรเซ็นตโดยโมล และน้ํา 3 เปอรเซ็นตโดยโมล ความหนาของข้ัวแอโนด 1,000
ไมโครเมตร ความหนาของข้ัวแคโทด 20 ไมโครเมตร และความหนาของอิเล็กโทรไลต 8 ไมโครเมตร
ซึ่งการเปรียบเทียบคาศักยไฟฟาและความหนาแนนกําลังไฟฟาท่ีไดจากแบบจําลองกระบวนการและ
ผลจากการทดลองแสดงดังรูปท่ี 4.1 และ 4.2 พบวาคาศักยไฟฟาและความหนาแนนกําลังไฟฟาท่ีได
จากการจําลองกระบวนการมีคาใกลเคียงกับผลจากการทดลอง โดยในรูปท่ี 4.1 ท่ีอุณหภูมิ 873 973
และ 1,073 เคลวิน มีคา R2 เทากับ 0.999 0.999 และ 0.996 ตามลําดับ และในรูปท่ี 4.2 ท่ีอุณหภูมิ
873 973 และ 1,073 เคลวิน มีคา R2 เทากับ 0.989 0.996 และ 0.998 ตามลําดับ ดังนั้น
แบบจําลองกระบวนการนี้จึงสามารถนํามาใชในการศึกษาโครงงานนี้ตอไปได
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รูปท่ี 4.1 ผลการเปรยีบเทียบผลการจําลองกระบวนการกับผลจากการทดลองของ Zhao และ Virkar [16]
ระหวางความหนาแนนกระแสไฟฟากับศักยไฟฟา ท่ีอุณหภูมิ 873 973 และ 1,073 เคลวิน

รูปท่ี 4.2 ผลการเปรียบเทียบผลการจําลองกระบวนการกับผลจากการทดลองของ Zhao และ Virkar [16]
ระหวางความหนาแนนกระแสไฟฟากับกําลังไฟฟา ท่ีอุณหภูมิ 873 973 และ 1,073 เคลวิน
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4.2 ผลของสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร
การจําลองกระบวนการผลิตกาซไฮโดรเจนจากกลีเซอรอลและไอน้ําเหนือวิกฤต กําหนด

อัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 90 โดยกลีเซอรอลปอนเขาสูกระบวนการ
ดวยอัตราการไหล 0.04 กิโลโมลตอชั่วโมง อุณหภูมิ 25 องศาเซลเซียส ความดันบรรยากาศ และ
ไอน้ําเหนือวิกฤตปอนเขาสูกระบวนการดวยอัตราการไหล 3.6 กิโลโมลตอชั่วโมง อุณหภูมิ 500 องศาเซลเซียส
ความดัน 200 บรรยากาศสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร ท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส
ความดัน 240 บรรยากาศซึ่งจากการจําลองกระบวนการ พบวาสายผลิตภัณฑประกอบดวยกาซ
ไฮโดรเจน 67 เปอรเซ็นตโดยโมล กาซคารบอนไดออกไซด 28.3 เปอรเซ็นตโดยโมล ไอน้ํา 4.4
เปอรเซ็นตโดยโมล กาซมีเทน 0.3 เปอรเซ็นตโดยโมล และกาซคารบอนมอนอกไซด 85 พีพีเอ็ม
จากนั้นนําเชื้อเพลิงท่ีไดปอนเขาสูเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง โดยการวิเคราะหสมรรถนะ
ของระบบรวมกําหนดใหระบบรวมผลิตกําลังไฟฟา 10 กิโลวัตต เซลลเชื้อเพลิงดําเนินงานท่ีอุณหภูมิ
800 องศาเซลเซียส ความดัน 4 บรรยากาศ และความหนาแนนกระแสไฟฟา 5,000 แอมแปรตอ
ตารางเมตร

4.2.1 ผลของอุณหภูมิในเครื่องรีฟอรมเมอร
การศึกษาผลของอุณหภูมิในเครื่องรีฟอรเมอร ท่ีมีผลตอเศษสวนโมลของ

กาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑ ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงจํานวนเซลลเชื้อเพลิง อัตราการใชเชื้อเพลิง
ของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงแสดงผลดังตารางท่ี 4.1 ในการศึกษา
จะปรับเปลี่ยนเฉพาะอุณหภูมิของเครื่องรีฟอรมเมอรท่ี 600 800 และ 1,000 องศาเซลเซียส
โดยตัวแปรอ่ืนๆมีคาคงท่ี ไดแก ความดัน 240 บรรยากาศ อัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอ
กลีเซอรอลเทากับ 90 สภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส
ความดัน 4 บรรยากาศ และความหนาแนนกระแสไฟฟา 5,000 แอมแปรตอตารางเมตร จากผลการ
จําลองกระบวนการจะเห็นวาเม่ืออุณหภูมิของเครื่องรีฟอรมเมอรสูงข้ึน สงผลให เศษสวนโมลของ
กาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑเพ่ิมมากข้ึน ซึ่งจะทําใหศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมข้ึน จํานวนเซลล
เชื้อเพลิงลดลง อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงลดลง และประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง
ลดลง

เนื่องจากปฏิกิริยารีฟอรมมิงเปนปฏิกิริยาดูดความรอน ซึ่งเกิดข้ึนไดดีเม่ือ
อุณหภูมิสูงข้ึน ดังนั้นเม่ืออุณหภูมิของเครื่องรีฟอรมเมอรเพ่ิมข้ึนก็จะทําใหปฏิกิริยาเลื่อนไปขางหนา
สงผลใหไดเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑเพ่ิมข้ึน แตผลการจําลองกระบวนการจะเห็นวา
อุณหภูมิของเครื่องรีฟอรมเมอรท่ี 800 และ 1,000 องศาเซลเซียส เศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจน
มีคาใกลเคียงกันเนื่องจากปฏิกิริยารีฟอรมมิงเปนปฏิกิริยาสมดุล ซึ่งอาจถูกจํากัดสมดุลท่ีอุณหภูมิชวงนี้

เม่ือเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑเพ่ิมข้ึน สงผลใหศักยไฟฟาของ
เซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมข้ึนตามไปดวย เนื่องจากมีผลตอความดันยอยของกาซไฮโดรเจนในสมการ
ศักยไฟฟา ทางทฤษฎี (สมการ (2.4)) นอกจากนี้การเพ่ิมข้ึนของเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจน จะทํา
ใหการแพรของกาซไฮโดรเจนในรูพรุนไปยังพ้ืนผิวระหวางข้ัวไฟฟาดีข้ึน ศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจาก
การถายโอนมวลจึงมีคาลดลงเม่ือศักยไฟฟาทางทฤษฎีเพ่ิมข้ึน และศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากการ
ถายโอนมวลลดลง (สมการ (2.15)) ดังนั้นศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงจึงเพ่ิมข้ึน เปนผลใหจํานวน
เซลลเชื้อเพลิงท่ีตองการใชในการผลิตไฟฟาลดลง
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เม่ือพิจารณาอัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงและประสิทธิภาพของเซลล
เชื้อเพลิง พบวาเ ม่ืออุณหภูมิของเครื่องรีฟอรมเมอรสูง ข้ึน ทําใหอัตราการไหลเชิงโมลของ
กาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑเพ่ิมข้ึนอัตราการไหลเชิงโมลของกาซคารบอนมอนอกไซดเพ่ิมข้ึนเล็กนอย
และอัตราการไหลเชิงโมลของกาซมีเทนลดลง แตอัตราการไหลเชิงโมลของกาซมีเทนและ
กาซคารบอนมอนอกไซดมีปริมาณเพียงเล็กนอยเม่ือเทียบกับอัตราการไหลเชิงโมลของกาซไฮโดรเจน
ดังนั้นอัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงจึงข้ึนอยูกับอัตราการไหลเชิงโมลของกาซไฮโดรเจนและ
จํานวนเซลลเชื้อเพลิงเปนหลัก เม่ือจํานวนเซลลเชื้อเพลิงลดลง ในขณะท่ีเศษสวนโมลของ
กาซไฮโดรเจนเพ่ิมข้ึน จึงสงผลใหอัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงลดลง

และเชนเดียวกับอัตราการใชเชื้อเพลิง ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงจะข้ึนกับ
อัตราการไหลเชิงโมลของกาซไฮโดรเจนเปนหลัก เม่ือมีเชื้อเพลิงขาเขามากข้ึนแตเซลลเชื้อเพลิง
สามารถผลิตไฟฟาไดเทาเดิม ดงันั้นประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงจึงมีคาลดลง

แมวาจากการจําลองกระบวนการจะพบวา การดําเนินงานท่ีอุณหภูมิสูงข้ึนได
ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงลดลง แตการพิจารณาสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร
จะพิจารณาปริมาณกาซไฮโดรเจนเปนหลัก จึงเลือกสภาวะท่ีเหมาะสมคือ อุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส

4.2.2 ผลของความดันในเครื่องรีฟอรมเมอร
จากการศึกษาผลของอุณหภูมิในเครื่องรีฟอรเมอร พบวาอุณหภูมิท่ีเหมาะสมใน

การดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอรคือ 800 องศาเซลเซียส ดังนั้นการศึกษาผลของความดันใน
เครื่อง รีฟอรมเมอรเลือกใชท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส และปรับเปลี่ยนความดันของเครื่องรีฟอรม
เมอรท่ีมีผลตอเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑ ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลล
เชื้อเพลิง อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง ในการศึกษา
จะปรับเปลี่ยนความดันของเครื่องรีฟอรมเมอรท่ี 200 240 และ 280 บรรยากาศ และสภาวะ
การดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 4 บรรยากาศ และ
ความหนาแนนกระแสไฟฟา 5,000 แอมแปรตอตารางเมตร โดยผลการจําลองกระบวนการแสดง
ดังตารางท่ี 4.1 จะเห็นวาเม่ือเพ่ิมความดันของเครื่องรีฟอรมเมอร สงผลใหเศษสวนโมลของ
กาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑลดลงเพียงเล็กนอยเนื่องจากการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร
ท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ซึ่งเปนชวงถูกจํากัดสมดุลของปฏิกิริยารีฟอรมมิง ดังนั้นปฏิกิริยา
จะเปลี่ยนแปลงเพียงเล็กนอยเม่ือเพ่ิมความดันใหกับระบบ ซึ่งจะทําใหศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงเปลี่ยนแปลงเพียง
เล็กนอย และจํานวนเซลลเชื้อเพลิงเทากัน

ดังนั้นจึงสรุปไดวา การเปลี่ยนแปลงความดันของเครื่องรีฟอรมเมอรสงผลเพียง
เล็กนอยตอเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑ ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลล
เชื้อเพลิง อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง
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4.2.3 ผลของอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล
จากผลการศึกษาการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิและความดันของเครื่องรีฟอรมเมอร

พบวาท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 200 บรรยากาศ เปนสภาวะท่ีเหมาะสมท่ีสุดจึงเลือก
ท่ีสภาวะดังกลาวในการศึกษาผลของอัตราสวนของไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล (30 - 110) ท่ีมีผล
ตอเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑ ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลลเชื้อเพลิง
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง โดยผลการจําลอง
กระบวนการแสดงดังตารางท่ี 4.2 จะเห็นวาการเปลี่ยนแปลงอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอ
กลีเซอรอลมีผลตอองคประกอบของผลิตภัณฑ โดยอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล
จะแปรผันตรงกับเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจน และจะแปรผกผันกับเศษสวนโมลของกาซมีเทน
แตเม่ืออัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลมากกวา 90 เศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจน
และเศษสวนโมลของกาซมีเทนจะเปลี่ยนแปลงเพียงเล็กนอยจนเกือบคงท่ี แตไมสงผลตอเศษสวนโมล
ของไอน้ํา และกาซคารบอนมอนอกไซดเนื่องจากการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอรท่ีอุณหภูมิ
800 องศาเซลเซียส ซึ่งเปนชวงถูกจํากัดสมดุลของปฏิกิริยารีฟอรมมิง

การเพ่ิมอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล ทําใหมีน้ําใน
กระบวนการเพ่ิมมากข้ึน ซึ่งสงผลตอสมดุลของปฏิกิริยารีฟอรมมิงและปฏิกิริยาวอเตอรแกสชิฟ ทําให
ปฏิกิริยาเลื่อนไปขางหนา จึงไดกาซไฮโดรเจนในปริมาณสูงข้ึน นอกจากนี้การเพ่ิมน้ําในกระบวนการ
จะสงผลตอปฏิกิริยาการเกิดมีเทน ทําใหเกิดปฏิกิริยายอนกลับ สงผลใหปริมาณกาซมีเทนใน
ผลิตภัณฑลดลงและไดกาซไฮโดรเจนในปริมาณสูงข้ึน

ดังท่ีอธิบายในหัวขอท่ี 4.2.1 เม่ือเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑ
เพ่ิมข้ึน สงผลใหศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมข้ึนตามไปดวย เนื่องจากมีผลตอความดันยอยของ
กาซไฮโดรเจนในสมการศักยไฟฟาทางทฤษฎี (สมการ (2.4)) นอกจากนี้การเพ่ิมข้ึนของเศษสวนโมล
ของกาซไฮโดรเจนยังมีผลตอความดันยอยของกาซไฮโดรเจนในสมการศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากการ
ถายโอนมวลท่ีข้ัวแอโนดทําใหมีคาลดลง (สมการ (2.15)) ดวยเหตุนี้จึงมีผลใหศักยไฟฟาของเซลล
เชื้อเพลิงมีคาเพ่ิมข้ึน แตเศษสวนโมลของกาซไฮโดรเจนในผลิตภัณฑเพ่ิมข้ึนเล็กนอย ทําใหศักยไฟฟา
ของเซลลเชื้อเพลิงมีคาเพ่ิมข้ึนเพียงเล็กนอย จึงเปนผลใหเซลลเชื้อเพลิงมีจํานวนใกลเคียงกัน
ดังนั้นอัตราการใชเชื้อเพลิงจึงข้ึนอยูกับอัตราการไหลเชิงโมลของกาซไฮโดรเจน กาซมีเทนและ
กาซคารบอนมอนอกไซดเทานั้น ซึ่งคาดังกลาวมีการเปลี่ยนแปลงเพียงเล็กนอย เปนผลใหอัตราการใช
เชื้อเพลิงจึงมีคาใกลเคียงกัน และประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงซึ่ง ข้ึนกับการไหลเชิงโมลของ
กาซไฮโดรเจน กาซมีเทนและกาซคารบอนมอนอกไซด จึงทําใหประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงลดลง
เพียงเล็กนอยเชนเดียวกัน

เม่ือพิจารณาปจจัยท้ังหมดท่ีสงผลตอสมรรถนะของเซลลเชื้อเพลิง พบวาสภาวะ
การดําเนินงานท่ีเหมาะสมของเครื่องรีฟอรมเมอรคือ อุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 200
บรรยากาศ และอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 90 โดยประสิทธิภาพรวม
ของระบบรวมเทากับ 68.41 เปอรเซ็นต
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ตารางท่ี 4.1 ผลของอุณหภูมิและความดันของเครื่องรีฟอรมเมอร

อุณหภูมิของเครื่อง
รีฟอรมเมอร

(องศาเซลเซียส)

ความดันของเครื่อง
รีฟอรมเมอร
(บรรยากาศ)

เศษสวนโมล ศักยไฟฟาของ
เซลลเชื้อเพลิง

(โวลต)

จํานวน
เซลลเชื้อเพลิง

(เซลล)

อัตราการใช
เชื้อเพลิง

ประสิทธิภาพ
ของเซลล
เชื้อเพลิง

กาซ
ไฮโดรเจน กาซมีเทน กาซ

คารบอนมอนอกไซด

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 เทากับ 68.41 เปอรเซ็นต
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ตารางท่ี 4.2 ผลของอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอล

อัตราสวน
ระหวางไอน้ํา
เหนือวิกฤตตอ

กลีเซอรอล

เศษสวนโมล ศักยไฟฟาของ
เซลลเชื้อเพลิง

(โวลต)

จํานวน
เซลลเชื้อเพลิง

(เซลล)

อัตราการใช
เชื้อเพลิง

ประสิทธิภาพ
ของเซลล
เชื้อเพลิงกาซไฮโดรเจน กาซมีเทน กาซ

คารบอนมอนอกไซด
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 เทากับ 68.41 เปอรเซ็นต
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4.3 ผลของสภาวะการดําเนินงานของเซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
จากผลการศึกษาการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิและความดันของเครื่องรีฟอรมเมอร พบวา

ท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 200 บรรยากาศ และอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอ
กลีเซอรอลเทากับ 90 เปนสภาวะท่ีเหมาะสมในการดําเนินงาน จึงเลือกท่ีสภาวะดังกลาวมาศึกษาผล
ของสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งโดยกําหนดใหระบบรวมผลิต
กําลังไฟฟา 10 กิโลวัตต

การจําลองกระบวนการผลิตไฟฟาจากเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง โดยใชเชื้อเพลิง
จากผลิตภัณฑท่ีออกจากกระบวนการรีฟอรมมิง (SYNGAS) ซึ่งมีอัตราการไหล 0.365 กิโลโมลตอ
ชั่วโมง อุณหภูมิ 60 องศาเซลเซียส ความดัน 4 บรรยากาศ และปอนอากาศเขาสูเซลลเชื้อเพลิงชนิด
ออกไซดแข็ง ดวยอัตราการไหล 1.67 กิโลโมลตอชั่วโมง อุณหภูมิ 25 องศาเซลเซียส ความดัน 1
บรรยากาศ ซึ่งใชอัตราการไหลของอากาศใหมากกวาอัตราการไหลของเชื้อเพลิง (ผลิตภัณฑจาก
กระบวนการรีฟอรมมิง) ประมาณ 5 เทา [17] เนื่องจากปฏิกิริยาภายในเซลลเชื้อเพลิงเปนปฏิกิริยา
คายความรอน การใช อัตราการไหลของอากาศท่ีมากนั้นจะชวยในการถายเทความรอน ไมใหเซลล
เชื้อเพลิงมีความรอนสูงเกินไปในการดําเนินงานสําหรับสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงนั้นจะ
ดําเนินงานท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 4 บรรยากาศ และความหนาแนนกระแสไฟฟา
5,000 แอมแปรตอตารางเมตร ซึ่งจากการจําลองกระบวนการจะไดคาศักยไฟฟาเทากับ 0.925 โวลต
จํานวนเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 55 เซลล อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 81.32
เปอรเซ็นต ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 60.14 เปอรเซ็นต และประสิทธิภาพของระบบ
เทากับ 68.41 เปอรเซ็นต จากนั้นทําการศึกษาผลการเปลี่ยนแปลงสภาวะการดําเนินงานของเซลล
เชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง ไดแก อุณหภูมิ ความดัน และความหนาแนนกระแสไฟฟา ท่ีมีผลตอ
ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลลเชื้อเพลิง และอัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง โดย
ในสวนนี้จะ ไมพิจารณาการเปลี่ยนแปลงของประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงเนื่องจากสภาวะการ
ดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอรคงท่ี จึงทําใหประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงมีคาคงท่ี และไม
พิจารณาประสิทธิภาพของระบบเนื่องจากอัตราการไหลของกลีเซอรอลท่ีปอนเขาสูกระบวนการรี
ฟอรมมิงคงท่ีจึงทําใหประสิทธิภาพของระบบมีคาคงท่ีเชนกัน

4.3.1 ผลของอุณหภูมิในเซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
การศึกษาผลของอุณหภูมิของเซลลเชื้อเพลิง โดยการปรับเปลี่ยนอุณหภูมิของ

เซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ีมีผลตอศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลลเชื้อเพลิง และ
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง แสดงดังรูปท่ี 4.3 ถึง 4.5 ในการศึกษาจะปรับเปลี่ยน
อุณหภูมิของเซลลเชื้อเพลิงท่ี 800 900 และ 1,000 องศาเซลเซียส ท่ีความดัน 4 บรรยากาศ และ
ความหนาแนนกระแสไฟฟา 5,000 แอมแปรตอตารางเมตร และสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรี
ฟอรมเมอรท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 200 บรรยากาศ และอัตราสวนระหวางไอน้ํา
เหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 90 ผลการจําลองกระบวนการแสดงใหเห็นวาเม่ืออุณหภูมิของเซลล
เชื้อเพลิงสูงข้ึน สงผลใหศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมข้ึน จํานวนเซลลเชื้อเพลิงลดลง และอัตรา
การใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงลดลง
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รูปท่ี 4.3 ผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิและความดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ีมีผลตอ
ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง

รูปท่ี 4.4 ผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิและความดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ีมีผลตอ
จํานวนเซลลเชื้อเพลิง
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รูปท่ี 4.5 ผลของการเปลี่ยนแปลงอุณหภูมิและความดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ีมีผลตอ
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง

เม่ืออุณหภูมิของเซลลเชื้อเพลิงสูงข้ึนจะสงผลใหศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง
เพ่ิมข้ึน เนื่องจากศักยไฟฟาทางทฤษฎีมีคาเพ่ิมมากข้ึนและมีคาศักยไฟฟาสูญเสียลดลง เม่ือพิจารณา
คาศักยไฟฟาสูญเสียท้ัง 3 ชนิด พบวาเม่ืออุณหภูมิของเซลลเชื้อเพลิงสูงข้ึนจะสงผลใหคาศักยไฟฟา
สูญเสียเนื่องจากปฏิกิริยาไฟฟาเคมีท่ีข้ัวแอโนดและข้ัวแคโทดลดลง (สมการ (2.8) ถึง (2.11)) และ
สงผลตอการนําไฟฟาท่ีข้ัวแอโนด ข้ัวแคโทดและอิเล็กโทรไลตเพ่ิมข้ึน จึงทําใหการเกิดสูญเสีย
ศักยไฟฟาเนื่องจากความตานทานไฟฟาลดลง (สมการ (2.13)) แตจะสงผลตอคาศักยไฟฟาสูญเสีย
เนื่องจากการถายโอนมวลท่ีข้ัวแอโนดและแคโทดเพ่ิมมากข้ึน (สมการ (2.15) ถึง (2.19)) ดังนั้นเม่ือ
ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมข้ึน จึงสงผลใหจํานวนเซลลเชื้อเพลิงท่ีตองการใชในการผลิตไฟฟา
ลดลงตามไปดวย

อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงข้ึนอยูกับจํานวนเซลลเชื้อเพลิง และ
อัตราการไหลเชิงโมลของกาซไฮโดรเจน กาซมีเทน และกาซคารบอนมอนอกไซด แตเนื่องจากสภาวะ
การดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอรคงท่ี ดังนั้นอัตราการไหลเชิงโมลของกาซไฮโดรเจน กาซมีเทน
และกาซคารบอนมอนอกไซดท่ีไดจากกระบวนการรีฟอรมมิงจึงไมเปลี่ยนแปลง อัตราการใชเชื้อเพลิง
ของเซลลเชื้อเพลิงจึงข้ึนอยูกับจํานวนเซลลเชื้อเพลิง เม่ือจํานวนเซลลเชื้อเพลิงท่ีตองการใชในการผลิต
ไฟฟาลดลง ทําใหอัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงลดลงตามไปดวย

4.3.2 ผลของความดันในเซลลเช้ือเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
จากการศึกษาผลของอุณหภูมิในเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง พบวาอุณหภูมิ

ท่ีเหมาะสมท่ีสุดในการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งคือ 900 องศาเซลเซียส ดังนั้น
การศึกษาผลของความดันในเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งจึงเลือกใช ท่ีอุณหภูมิดังกลาว
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และปรับเปลี่ยนความดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ีมีผลตอศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง
จํานวนเซลลเชื้อเพลิง และอัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง ในการศึกษาจะปรับเปลี่ยนความ
ดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งท่ี 4 6 และ 8 บรรยากาศ โดยผลการจําลองกระบวนการ
แสดงดังรูปท่ี 4.3 ถึง 4.5

ในความเปนจริงแลวการเพ่ิมความดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง จะสงผล
ใหศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมข้ึน เนื่องจากการเพ่ิมความดันจะทําใหคาศักยไฟฟาทางทฤษฎี
เพ่ิมข้ึน และคาศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากการถายโอนมวลลงลดเพราะการเพ่ิมความดันจะสงผลให
การแพรของกาซดีข้ึน เม่ือศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมข้ึน จะสงผลใหจํานวนเซลลเชื้อเพลิง
ท่ีตองการใชในการผลิตไฟฟาลดลง และอัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงลดลงตามไปดวย
แตจากการจําลองกระบวนการพบวาเม่ือเพ่ิมความดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง สงผลให
ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลลเชื้อเพลิง และอัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง
เปลี่ยนแปลงเพียงเล็กนอย ดังนั้นการเพ่ิมความดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งในชวง 4 ถึง 8
บรรยากาศ จึงไมเกิดการเปลี่ยนแปลงสมรรถนะของเซลลเชื้อเพลิงอยางมีนัยสําคัญ

4.3.3 ผลของความหนาแนนกระแสไฟฟา
จากการศึกษาการเปลี่ยนสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอรและเซลล

เชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง พบวาสภาวะการดําเนินงานท่ีเหมาะสมของเครื่องรีฟอรมเมอร
คือ อุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 200 บรรยากาศ โดยมีอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤต
ตอกลีเซอรอลเทากับ 90 และสภาวะการดําเนินงานท่ีเหมาะสมของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
คือ 900 องศาเซลเซียส ความดัน 4 บรรยากาศ จึงเลือกท่ีสภาวะดังกลาวมาศึกษาผลของความ
หนาแนนกระแสไฟฟา ท่ีมีผลตอศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลลเชื้อเพลิง และอัตราการใช
เชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง ในการศึกษาจะปรับเปลี่ยนความหนาแนนกระแสไฟฟาท่ี 3,000 5,000
และ 7,000 แอมแปรตอตารางเมตรแสดงดังรูปท่ี 4.6 ถึง 4.8 จะเห็นวาเม่ือเพ่ิมความหนาแนน
กระแสไฟฟา สงผลใหศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงลดลงเล็กนอย จํานวนเซลลเชื้อเพลิงลดลงและ
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมข้ึน

จากการจําลองกระบวนการพบวาเม่ือความหนาแนนกระแสไฟฟาเพ่ิมข้ึนจะ
สงผลใหศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงลดลง เนื่องจากการเพ่ิมความหนาแนนกระแสไฟฟาจะทําใหมี
ศักยไฟฟาสูญเสียเนื่องจากปฏิกิริยาไฟฟาเคมี ความตานทานไฟฟา และผลของการถายโอนมวลเพ่ิม
มากข้ึนตามไปดวย และเม่ือกําหนดใหระบบรวมผลิตกําลังไฟฟา 10 กิโลวัตต เนื่องจากศักยไฟฟาตอ
หนึ่งเซลลเชื้อเพลิงลดลง เปนผลใหกําลังไฟฟาตอหนึ่งเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมมากข้ึน จํานวนเซลล
เชื้อเพลิงท่ีใชในการผลิตไฟฟาจึงลดลง และการเพ่ิมข้ึนของความหนาแนนกระแสไฟฟานั้นหมายถึง
การใชเชื้อเพลิง ในการผลิตไฟฟาเพ่ิมข้ึนในขณะท่ีมีการปอนเชื้อเพลิงเขามาเทาเดิม ดังนั้นจึงทําให
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงเพ่ิมมากข้ึน

เม่ือพิจารณาปจจัยท้ังหมดท่ีสงผลตอสมรรถนะของเซลลเชื้อเพลิง พบวาสภาวะ
การดําเนินงานท่ีเหมาะสมของเครื่องรีฟอรมเมอรคือ อุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียสความดัน 200
บรรยากาศ โดยมีอัตราสวนระหวางไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 90 และสภาวะ
การดําเนินงานท่ีเหมาะสมของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็งคือ 900 องศาเซลเซียส ความดัน
4 บรรยากาศและความหนาแนนกระแสไฟฟา 7,000 แอมแปรตอตารางเมตร ซึ่งจะไดศักยไฟฟาของ
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เซลลเชื้อเพลิงเทากับ 1.003 โวลต จํานวนเซลลเชื้อเพลิงท่ีใชในการผลิตไฟฟาเทากับ 36 เซลล
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 75.03 เปอรเซ็นต ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง
เทากับ 60.14 เปอรเซ็นต และประสิทธิภาพของระบบเทากับ 68.41 เปอรเซ็นต

รูปท่ี 4.6 ผลของการเปลี่ยนแปลงความหนาแนนกระแสไฟฟาท่ีมีผลตอศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง

รูปท่ี 4.7 ผลของการเปลี่ยนแปลงความหนาแนนกระแสไฟฟาท่ีมีผลตอจํานวนเซลลเชื้อเพลิง



35

รูปท่ี 4.8 ผลของการเปลี่ยนแปลงความหนาแนนกระแสไฟฟาท่ีมีผลตออัตราการใชเชื้อเพลิงของ
เซลลเชื้อเพลิง
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บทที่ 5
สรุปผลการจําลองกระบวนการและขอเสนอแนะ

5.1 สรุปผลการจําลองกระบวนการ
การพิจารณาประสิทธิภาพการผลิตไฟฟาของระบบรวมจะพิจารณาจากสภาวะ

การดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอรและสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง
จากผลการศึกษาสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอร โดยการปรับเปลี่ยนอุณหภูมิและ
ความดันของเครื่องรีฟอรมเมอร และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลท่ีมีผลตอประสิทธิภาพ
การผลิตไฟฟา เม่ือกําหนดใหระบบรวมผลิตกําลังไฟฟา 10 กิโลวัตต ซึ่งพิจารณาจากองคประกอบ
ของผลิตภัณฑท่ีออกจากกระบวนการรีฟอรมมิง ศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลลเชื้อเพลิง
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของระบบ
การผลิตไฟฟา พบวาสภาวะการดําเนินงานของเครื่องรีฟอรมเมอรท่ีใหประสิทธิภาพในการผลิต กาซ
ไฮโดรเจนสูงสุดคืออุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 200 บรรยากาศ และอัตราสวนไอน้ําเหนือ
วิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 90 ซึ่งใหกาซผลิตภัณฑประกอบดวยกาซไฮโดรเจน 67.1 เปอรเซ็นตโดย
โมล กาซคารบอนไดออกไซด 28.3 เปอรเซ็นตโดยโมล ไอน้ํา 4.4 เปอรเซ็นตโดยโมล กาซมีเทน 0.2
เปอรเซ็นตโดยโมล และกาซคารบอนมอนอกไซด 86 พีพีเอ็ม โดยเม่ือกําหนดให เซลลเชื้อเพลิงชนิด
ออกไซดแข็งดําเนินงานท่ีอุณหภูมิ 800 องศาเซลเซียส ความดัน 4 บรรยากาศ และความหนาแนน
กระแสไฟฟา 5,000 แอมแปรตอตารางเมตร คาศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 0.925 โวลต
จํานวนเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 55 เซลล อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 81.32
เปอรเซ็นต ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 60.14 เปอรเซ็นต และประสิทธิภาพของระบบ
เทากับ 68.41 เปอรเซ็นต โดยจะนําสภาวะการดําเนินงานท่ีเหมาะสมท่ีสุดของเครื่องรีฟอรมเมอรไป
ใชในการศึกษาสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง

จากผลการศึกษาสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง โดย
การปรับเปลี่ยนอุณหภูมิและความดันของเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง และความหนาแนน
กระแสไฟฟาท่ีปอนใหกับเซลลเชื้อเพลิง ท่ีมีผลตอประสิทธิภาพการผลิตไฟฟาเม่ือกําหนดใหระบบรวม
ผลิตกําลังไฟฟา 10 กิโลวัตต ซึ่งพิจารณาจากศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิง จํานวนเซลลเชื้อเพลิง
อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิง ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง และประสิทธิภาพของระบบ
การผลิตไฟฟา พบวาสภาวะการดําเนินงานของเซลลเชื้อเพลิงท่ีใหประสิทธิภาพสูงสุดในการผลิต
ไฟฟาคือท่ีอุณหภูมิ 900 องศาเซลเซียส ความดัน 4 บรรยากาศ และความหนาแนนกระแสไฟฟา
7,000 แอมแปรตอตารางเมตร ซึ่งจะไดศักยไฟฟาของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 1.003 โวลต จํานวน
เซลลเชื้อเพลิงท่ีใชในการผลิตไฟฟาเทากับ 36 เซลล อัตราการใชเชื้อเพลิงของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ
75.03 เปอรเซ็นต ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิงเทากับ 60.14 เปอรเซ็นต และประสิทธิภาพของ
ระบบเทากับ 68.41 เปอรเซ็นต
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5.2 ขอเสนอแนะ
1. จากการจําลองกระบวนการผลิตไฟฟาของระบบรวมระหวางกระบวนการรี

ฟอรมมิงกับ เซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง จะมีเชื้อเพลิงท่ีเหลือจากปฏิกิริยาไฟฟาเคมี ซึ่งสามารถ
นําความรอนท่ีไดจากการเผาไหมของเชื้อเพลิงสวนดังกลาวมาใชในกังหันกาซ เพ่ือเพ่ิมกําลัง การผลิต
ไฟฟาไดอีกสวนหนึ่ง

2. ควรมีการวิเคราะหเก่ียวกับการใชพลังงานของแบบจําลองในระบบรวมระหวาง
กระบวนการรีฟอรมมิงกับเซลลเชื้อเพลิงชนิดออกไซดแข็ง เพ่ือใหมีการผลิตไฟฟาท่ีเหมาะสมและมี
ความคุมคาทางเศรษฐศาสตร สําหรับใชเปนแนวทางในการผลิตไฟฟาในอนาคต
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บทที่ 6
ผลงานวิจัยที่ผลิตได

ผูวิจัยไดจัดเตรียมบทความวิจัยเรื่อง “Integrated System of Glycerol
Supercritical Water Reforming Process and Pressurized Solid Oxide Fuel Cell” เพ่ือ
ตีพิมพในวารสารวิชาการระดับนานาชาติ โดยบทความวิจัยดังกลาวแสดงในภาคผนวก ค
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ภาคผนวก
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ภาคผนวก ก

ผลการจําลองกระบวนการผลิตไฮโดรเจนจากกลีเซอรอลและไอนํ้าเหนือวิกฤต
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ตารางท่ี ก.1 ผลการจําลองกระบวนการท่ีสภาวะการดําเนินงานตางๆของเครื่องรีฟอรมเมอร และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 30

อุณหภูมิ
(องศาเซลเซียส)

ความดัน
(บรรยากาศ)

อัตราการไหลเชิงโมลของสายผลิตภัณฑ
(กิโลโมลตอชั่วโมง)

เศษสวนโมล
กาซไฮโดรเจน กาซมีเทน กาซคารบอนมอนอกไซด 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 ผลการจําลองกระบวนการท่ีสภาวะการดําเนินงานตางๆของเครื่องรีฟอรมเมอร และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 50

อุณหภูมิ
(องศาเซลเซียส)

ความดัน
(บรรยากาศ)

อัตราการไหลเชิงโมลของสายผลิตภัณฑ
(กิโลโมลตอชั่วโมง)

เศษสวนโมล
กาซไฮโดรเจน กาซมีเทน กาซคารบอนมอนอกไซด 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 ผลการจําลองกระบวนการท่ีสภาวะการดําเนินงานตางๆของเครื่องรีฟอรมเมอร และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 70

อุณหภูมิ
(องศาเซลเซียส)

ความดัน
(บรรยากาศ)

อัตราการไหลเชิงโมลของสายผลิตภัณฑ
(กิโลโมลตอชั่วโมง)

เศษสวนโมล
กาซไฮโดรเจน กาซมีเทน กาซคารบอนมอนอกไซด 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 ผลการจําลองกระบวนการท่ีสภาวะการดําเนินงานตางๆของเครื่องรีฟอรมเมอร และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 90

อุณหภูมิ
(องศาเซลเซียส)

ความดัน
(บรรยากาศ)

อัตราการไหลเชิงโมลของสายผลิตภัณฑ
(กิโลโมลตอชั่วโมง)

เศษสวนโมล
กาซไฮโดรเจน กาซมีเทน กาซคารบอนมอนอกไซด 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 ผลการจําลองกระบวนการท่ีสภาวะการดําเนินงานตางๆของเครื่องรีฟอรมเมอร และอัตราสวนไอน้ําเหนือวิกฤตตอกลีเซอรอลเทากับ 110

อุณหภูมิ
(องศาเซลเซียส)

ความดัน
(บรรยากาศ)

อัตราการไหลเชิงโมลของสายผลิตภัณฑ
(กิโลโมลตอชั่วโมง)

เศษสวนโมล
กาซไฮโดรเจน กาซมีเทน กาซคารบอนมอนอกไซด 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

ผลการจําลองกระบวนการผลิตไฟฟาของระบบรวม
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ตารางท่ี ข.1 ผลการจําลองกระบวนการท่ีสภาวะการดําเนินงานตางๆของเซลลเชื้อเพลิง และความ
หนาแนนกระแสไฟฟาเทากับ 3,000 แอมแปรตอตารางเมตร

อุณหภูมิ
(องศา

เซลเซียส)

ความดัน
(บรรยากาศ)

ศักยไฟฟาของเซลล
เชื้อเพลิง
(โวลต)

จํานวนเซลลเชื้อเพลิง
(เซลล) อัตราการใชเชื้อเพลิง

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 ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง เทากับ 60.14 เปอรเซ็นต และประสิทธิภาพของระบบ เทากับ
68.41 เปอรเซ็นต

ตารางท่ี ข.2 ผลการจําลองกระบวนการท่ีสภาวะการดําเนินงานตางๆของเซลลเชื้อเพลิง และความ
หนาแนนกระแสไฟฟาเทากับ 5,000 แอมแปรตอตารางเมตร

อุณหภูมิ
(องศา

เซลเซียส)

ความดัน
(บรรยากาศ)

ศักยไฟฟาของเซลล
เชื้อเพลิง
(โวลต)

จํานวนเซลลเชื้อเพลิง
(เซลล) อัตราการใชเชื้อเพลิง

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 ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง เทากับ 60.14 เปอรเซ็นต และประสิทธิภาพของระบบ เทากับ
68.41 เปอรเซ็นต
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ตารางท่ี ข.3 ผลการจําลองกระบวนการท่ีสภาวะการดําเนินงานตางๆของเซลลเชื้อเพลิง และความ
หนาแนนกระแสไฟฟาเทากับ 7,000 แอมแปรตอตารางเมตร

อุณหภูมิ
(องศา

เซลเซียส)

ความดัน
(บรรยากาศ)

ศักยไฟฟาของเซลล
เชื้อเพลิง
(โวลต)

จํานวนเซลลเชื้อเพลิง
(เซลล) อัตราการใชเชื้อเพลิง

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 ประสิทธิภาพของเซลลเชื้อเพลิง เทากับ 60.14 เปอรเซ็นต และประสิทธิภาพของระบบ เทากับ
68.41 เปอรเซ็นต
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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
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CH CH H H CO CO

100%P

n LHV n LHV n LHV
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4 4
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CH CH
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n LHV
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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 captions

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

pressurized SOFC.

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

system.



64

Lists of Table

Table 1 Electrochemical model of SOFC used in the present study

Table 2 Model input parameters and operating conditions [1,7]

Table 3 Effect of temperature and pressure on hydrogen production and system

performance (at S/G = 90)

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

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

Table 5 Effect of operating condition of SOFC on system performance



65

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
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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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