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요 약

본 연구에서는 연소 배 가스 중에 포함되어 있는 이산화탄소와 황화수소 성분을 메탄올 용매로 포집하는 

공정에 대해서 전산모사를 수행하였다. 메탄올 용매에 대한 이산화탄소와 황화수소의 용해도를 증가시키기 

위해서 흡수탑의 압력은 30 bar로 운전되도록 하였으며, 용매의 공급온도는 프로필렌을 냉매로 사용하여 

-20t로 하였다. 이산화탄소와 황화수소의 포집공정의 전산모사를 위한 열역학 모델식으로는 NRTL 액체 

활동도계수 모델식과 Soave-Redlich-Kwong 상태방정식을 사용하였으며, 기체 성분들의 메탄올 용매에 대 

한 용해도 추산을 위해서 Henry의 법칙을 사용하였다.

주제어 : 열역학적 해석, 전산모사, 이산화탄소, 황화수소, 포집공정

Abstract: In this study, computer simulation works have been performed for the capture process of the CO2 and 
H2S gases contained in the effluent stream using methanol aqueous solution. In order to increase the solubilities of 
the CO2 and H2S in the methanol aqueous stream, the operating pressure of the absorber was raised to 30 bar and 
the feeding temperature of the solvent was lowered to —20°C by using refrigeration cycle. NRTL liquid activity 
coefficient model was used to estimate the liquid phase nonidealities for methanol and water, 
Soave-Redlich-Kwong equation of state was used for the vapor phase nonidealities. Henry's law option was also 
used to calculate the solubilities of the supercritical noncondensible gases into the methanol aqueous solvent 
stream.

Keywords : Thennodynamic analysis, Computer simulation. Carbon dioxide, Hydrogen sulfide, Capture process
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1.서 론

연소 배 가스 중에 포함되어 있는 이산화탄소와 황화수소를 

포집하는 공정은 전통적으로 아민 수용액을 이용하여 Figure 
1과 같이 흡수탑과 탈거탑으로 구성되어 있는 포집공정을 사용 

하여 왔다［1］. 연소 배가스 성분들은 스트림 1에 의해서 흡수탑 

하부로 주입되고 아민 수용액은 스트림 2에 의해서 흡수탑 상 

부로 주입된다. 흡수탑에서는 용매가 연소 배가스가 서로 향류 

로 접촉하면서 연소 배가스 중에 포함되어 있는 이산화탄소와 

황화수소 성분을 선택적으로 흡수한다. 흡수탑 상부의 3번 스 

트림으로는 이산화탄소와 황화수소가 제거된 배가스가 유출된 

다. 한편 4번 스트림으로는 이산화탄소와 황화수소가 농축된 

아민 수용액이 열교환된 후 탈거탑의 중간 부분으로 주입된다. 

여기에서는 아민 수용액 속에 녹아 있는 이산화탄소와 황화수 

소 가스가 탈거탑 상부 기상류로 제거된다. 이산화탄소와 황화 

수소 성분들이 제거된 용매는 다시 열교환된 후 흡수탑으로 환 

류되는 시스템으로 구성되어 있다.

본 연구에서는 메탄올 용매를 이용한 이산화탄소와 황화수소 

를 포집하기 위한 공정을 선택하기 위해서 Figure 1에 주어진 

전형적인 공정 이외에 Figure 2와 Figure 3에 나타낸 공정을 

비교하였다. Figure 1의 단점은 연소 배 가스 중에 함유되어 있 

는 수분이 공정 중에 농축되어 메탄올 수용액의 농도가 점점 묽 

어지게 된다. Figure 2에서는 흡수탑 전단에 응축기와 경사 분 

리기를 설치하여 수분을 제거하는 것인데 흡수탑과 탈거탑의 안 

정적인 운전에는 도움을 주지 못한다. 그래서 Figure 3과 같이 

물-메탄올 분리탑을 탈거탑 후단에 설치하는 공정을 제안하였 

다［2］.
Figure 3의 공정에 의하면 연소 배가스는 흡수탑 하부로 주 

입되고 메탄올 용매는 용매 회수탑 상부에서 회수되어진 후 흡 

수탑 하부의 용매류와 열교환된 후 냉각수에 의해서 더욱 냉각 

되고 그 후에 프로필렌 냉동사이클에 의해서 -20。0까지 충분히 

냉각된 후 흡수탑 상부로 주입된다- 흡수탑에서는 용매와 연소 

배가스가 서로 향류로 접촉하면서 배가스 중에 함유되어 있는 

이산화탄소와 황화수소 가스를 메탄올 용매가 선택적으로 흡

1. A schematic diagram for the (Xh and H2S capture 
proem using aqueous amim s<4ution (1).

Figure 2. A schematic diagram for the CO2 airi HjS captive 
proce« usfa뽀; aqi«oiis amine sdution (2).

Figive 3. A sdiematic dragram for the CO2 and H2S captwe 
process u너% aqpieous amb虎 soluthm (3).

수하게 된다. 메탄올 용매의 유량은 연소 배가스 중에서 이산화 

탄소의 흡수율이 95% 이상 처리 가스 중에 황화수소 성분이 

1.0 ppm 이하가 되도록 결정하였다. 탈거탑 상부 증기류로는 

이산화탄소와 황화수소가 제거되며 탈거탑 하부로는 수분으로 

희석된 액상류가 물-메탄올 분리탑으로 주입된 후 상부 액상류 

로 메탄올의 순도가 98.5 wt% 이상이 되도록 분리시킨 후 흡수 

탑으로 환류시킨다. 본 메탄올 용매를 사용한 이산화탄소 포집 

공정은 기존의 아민 수용액을 이용하는 공정에 비하여 열에 의 

한 변성이 거의 없기 때문에 오랜 조업 후에도 용매의 손상이 

거의 없으며 탈거탑 하부의 온도 제한이 없다는 장점이 있다-

2. 열역학 이론

연소 배가스 중에 포함되어 있는 이산화탄수와 황화수소 성 

분을 포집하는 공정을 모사하기 위한 열역학적인 관계식은 아 

래의 Eq. 1로부터 출발한다.

g( T,P,y^P= 幻/H( T,P,Xi)Xi (1)

Eq. 1 에서 저［T,P,yi)는 기상에서 성분 ‘i’의 퓨개시티계수이
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Table 1. Coefficients in alpha funcdon for each pure compcmen이 6]

Component Tc (K) Pc (kPa) L M N

h2 33.25 1,296.96 1.2528 13.2690 0.0400

h2o 647.35 22,119.20 0.3569 0.8743 2.4807

h2s 373.55 9,007,79 0.5039 0.8855 1.1161

co 132.95 3,495.71 0.2079 0.8607 1.7188

co2 304.19 7,381.52 1.2341 1.3268 0.6499
Methanol 512.58 8,095.87 0.6797 0.9097 1.9996

다. 이는 상태방정식을 이용해서 아래의 Eq. 2와 같이 표현된다.

]에 =--— 에의望； dV~lnZ
°°\ 조 I T, V,nj 考 i.

(2)

Eq. 2에 Soave-RedJich-Kwong 상태방정식을 적용할 수 있 

는데 본 연구에서는 Soave-Redlich-Kwong 상태방정식[3]을 

적용하였으며 그 표현식은 Eq. 3과 같다.

P~ RT a • a 
v — b v(v + b) (3)

여기서 a와 b는 각각 energy parameter와 size parameter인 

데 이는 Eq. 4와 Eq. 5와 같이 임계온도와 임계압력의 함수로 

나타낼 수 있다.

a 0-427480
요 2 끼.5 
_豆_

6 = 0.086640
RTC

—丁

(4)

(5)

한편, Eq. 3에서 a는 순수성분의 온도에 따른 증기압을 잘 

추산하기 위한 alpha fimction 을 의미하는데 Soave가 초기에 

사용한 acentric factor*]  함수로 사용하지 않고, Twu et al.[4] 
이 제안한 Eq. 6과 같은 새로운 alpha fimction을 사용하였다.

Table 2. Binary interaction parameters for each binary pairs{6]

Component i Component j k-
H2O 0.4CXM)
h2s 0.0830
CO 0.0400
CO2 -0.3426
H2S 0.1350
CO 0.2000
co2 0.2300

Methanol -0.0789
CO 0.0367
co2 0.1000

Methanol 0.0545
CO2 0.0500

CO? Methanol 0.0421

(7)
Z 3

bmix = 5)깍여
i

(8)

°幻=하丄나이 (9)

a = 7^M"’1)exp[z(l — 〒) ] (6)

여기서 L, M과 아은 성분마다 고유한 값으로 정의한 순수성분 

의 온도에 따른 증기 압을 잘 추산하기 위한 계수들이며 Tr은 

환산온도이다. Table 1에는 각각의 순수성분들에 대한 L, M과 

N에 대한 값들을 표시하였다.

한편 혼합물에 대한 energy parameter와 size parameter는 

Eqs. 7, 8에 나타내었으며, 이성분계 상호작용 매개변수인 ki} 

가 포함되어 있는 energy parameter에 대한 혼합규칙은 Eq. 
9에 나타내었다. 또한 Table 2에는 각각의 이성분계에 대한 이 

성분계 상호작용 매개변수인 서 값에 대해서 나타내었다.

또한 Eq. 1 에 나타낸 HgT, 乃 는 supercritical non-condens- 

ible gas들에 대한 메탄올과 물에 대한 용해도를 추산할 수 있는 

Henry 상수를 나타낸 것이다. 이는 온도와 압력의 함수로써 아래 

의 Eq. 10과 같이 쓸 수 있다. 그리고 각각의 용질 가스에 대한 용매 

에 대한 Henry 상수에 대해서는 Table 3에 나타내었다.

IhjE『= C차 4—(5；ln『F (W)

Eq. 1에서 名(T_P,x,)는 액상에서 성분‘『에 대한액체활동도 

계수를 나타낸 것 이 다. 이 는 과잉 Gibbs 자유에너지로부터 다음 

의 Eq. 11에 의해서 구할수 있다.

In가 =
dinG" / RT5

T,P,n^t
(11)
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Table 3. Coefficiaite hi Heery's c<mstat[6]

Solute Solvent 仏 C)
H2O 116.4133 -4,881.32(X) -14.7884 3.5529E-O6

Methanol 15.5643 271.3300 -0.5485 0.0(X)0
H2O 126.6953 -7,151.23(X) -16.1493 2.3277E-06

Methanol 41.6198 -3,036.94(X) -4.1070 0.0000
H2O 166.6723 -7,847.1600 -21.8994 9.8692E-07

Methanol 4.2119 l,144.40(M) 0.0(W 0.0000
H2O 154.9483 -8,498.7200 -20.0841 7.3O32E-O6

Methanol 217.0283 -10,620.0000 -30.1360 0.0000

TaWe 4. NRTL binary ist벼* action parameters f<H*  methaaol-waM*  binary pair[6]

Component i Component j
<zG,j) b(i,j) 

b(j,0
a

Methanol H2O 0.736107

0.511068

-360.6920

199.8540
0.2442

Eq. 11의 액체활동도계수에 대해서는 NRTL 모델식을 사용 

하였으몌切, 이는 다음의 Eq- 12와 같이 쓸 수 있다.

分Tji어iXj x Q 어j—kH시 （i2）

위 식의 주와 （구는 다음의 Eqs. 13, 14와 같이 쓸 수 있다.

후 =（幻 + 써+븤 （13）

이j=exp[—（o幻+ 0y7）이 （14）

한편, Table 4에는 메탄올과 물 용매 사이의 NRTL 액체활동 

도계수 모델식의 이성분계 상호작용 매개변수를 나타내었다.

3. 전산 모사

Figure 3에 나타낸 연소 배가스 중에 포함되어 있는 이산화 

탄소와 황화수소를 메탄올 용매를 이용해서 포집하는 공정에 

대한 전산모사를 수행하기 위해서 연소 배가스의 조건은 Table 
5와 같은 조건을 사용하였다. 한편 포집공정과 냉동 사이클에 대한 

전산모사는 Invensys사의 PRO/II with PROVISION 8.1을 사 

용하였다[6].

3.1. 흡수탑의 전산모사

연소 배가스 중에 포함되어 있는 이산화탄소와 황화수소의 

용해도는 용매의 종류, 용매의 농도, 용매의 공급온도, 용매의 

순환유량, 흡수탑의 운전 압력과 흡수탑의 높이 등에 의해서 결 

정될 수 있다- 본 연구에서는 용매의 종류와 농도는 98.5 wt%의

TaHe 5. Fwdstock information for effluent gas stream

Component Mole %

h2 30.0
h2s 8.0
co 35.0
CO2 25.0
n2 1.0
CH4 0.2
h2o 8.0

Temperature (°C) 40.0

Pressure (bar) 30.0
Flow rate (Nm3/hr) 1,000.0

메탄올 수용액으로 결정하였으며, 용매의 공급온도는 프로필렌 

냉동 사이클을 이용하는 것으로 가정하여 -20。心로 고정하였다. 

흡수탑의 운전 압력은 30 bar이며, 흡수탑의 높이는 이론단수 

5단으로 고정시켰다. 한편 변화시킬 수 있는 조절변수는 냉매의 

순환유량인데 이는 연소 배가스 중에 이산화탄소의 회수율을 

95%로 하거나 혹은 처리 가스 중의 황화수소의 함량은 1.0 
ppm으로 하는 것으로 결정하였다. Table 6에는 용매의 순환유 

량에 대해서 이산화탄소의 회수율과 처리 가스 중의 황화수소 

의 농도를 나타내었다-

3.2 탈거탑의 전산모사

흡수탑 하부 스트림인 rich solvent는 열교환된 후 탈거탑의 

중간으로 도입된다. 탈거탑에서는 탈거탑의 운전압력과 원료 

주입단의 위치에 따라서 초기 장치 투자비용과 운전비용이 결 

정될 수 있다. 우선 탈거탑의 운전압력에 대해서 압력을 높이면 

중기상의 부피가 줄어들기 때문에 탈거탑의 직경을 줄일 수 있 

다. 하지만 분리효율이 떨어지기 때문에 탑의 높이가 늘어나게
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Tai血 6, Rdaticm of nMha혀4 wlrait cfrvidatkm rate vs. CO2 
abwrption ratio 여*  HjS content in the treated gas 
stream

H2S content 
(ppm by mole)

CCh absorption 
ratio

Solvent circulation rate 
(kg/hr)

1.0 91.04 3,359

0.50421 95.00 3,626

된다. 운전압력을 높이면 탑상부의 온도가 상승하기 때문에 냉 

각수와 대수평균 온도차가 커지게 되에 응축기의 전열면적이 

줄어들게 된다. 하지만 탈거탑 하부의 운전 온도도 높아지게 

되어 고압의 스팀을 사용해야 하는 단점이 있다. 이러한 조건을 

고려하여 탈거탑의 운전압력은 12.0 bar로 고정하였다. 한편 

Figure 4에는 원료 주입단의 위치 변화에 따른 재비기의 heat 
duty의 변화를 나타낸 것이다. 탈거탑의 총 이론단수는 응축기 

와 재비기를 포함하여 12단으로 고정하였다. 응축기가 제 1단 

에 해당하고 재비기가 제 12단에 해당한다. 따라서 2단은 탑상 

단에 해당한다. Figure 4에 의하면 재비기의 heat duty를 최소 

화시키는 원료 주입단의 위치는 제 3단이며 그때 재비기의 

heat duty는 1.0890xl06 kcal/hr가 되었다.

3.3. 메탄올一물 분리탑의 전산모사

메탄올-물 분리탑의 전산모사를 수행하기 위해서 탑상에서 

메탄올의 순도가 98.5 wt%가 되고 탑저에서 수분 중의 메탄올 

의 함량이 500 ppm 이하가 되도록 하는 증류탑의 최소이론단 

수와 최소 환류비를 결정한 다음에 이에 대한 case study를 수 

행하여 최적의 이론단수를 결정하였다. Figure 5에는 환류비 

와 이론단수 사이의 관계를 그래프로 나타내었다. 환류비가 많 

은 쪽에서 운전할 경우에는 이론단수는 줄어들게 되어 초기 장 

치 투자비용은 줄어들지만 운전비용이 늘어나게 되고 반대로 

환류비가 적은 쪽에서 운전할 경우에는 운전비용은 줄일 수 있 

지만 이론단수가 증가하게 되어 초기 장치투자비용이 늘어날 

것이다. 따라서 총 투자비용인 장치투자비용과 운전비용의 합 

을 최소화시키기 위해서는 환류비가 이론단수 사이의 기울기

s
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figure 5. Relation between reflux ratio and theoretical 
number of tray.(2).

가 가장 급격하게 기울어지는 이론단수 34단에서 조업하는 것 

이 최적의 설계 조건이 됨을 알 수 있다. 따라서 메탄올'물 분리 

탑의 이론단수는 응축기와 재비기를 합하여 36단으로 결정하 

였다.

3.4. 프로필렌을 냉매로 이용한 냉동 사이클의 전산모사

98.5 wt%의 메탄올 수용액의 공급온도를 45。心에서 -20。心로 

낮추기 위해서는 냉동 사이클의 가동이 필수적이다. 증기 재압 

축을 이용한 냉동 사이클에 대한 개념도는 Figure 6과 같대'7]. 
Figure 6에 의하면 프로필렌 냉매는 저압 상태에서 압축기에 

의해서 고압으로 압축되어진 후 응축기에 의해서 45°C까지 냉 

각 및 응축된다. 이때 압축기 후단의 압력은 45。心에서 프로필렌 

의 기포점 압력과 같게 된다. 응축기 후단의 액화된 냉매는 압력 

조절 밸브에 의해서 충분히 낮은 압력까지 떨어지게 된다. 압력 

조절 밸브 후단의 압력은 냉매의 온도가 -35。0까지 떨어지는 압 

력이 된다. 이 압력은 원리상 프로필렌의 -35。€에서의 이슬점 

압력과 같아진다. 줄-톰슨 팽창 후에는 기상과 액상이 동시에 

얻어지는데 기-액 분리기에서 기상은 압축기 전단으로 보내지 

고 액상류만을 증발기로 보내서 프로필렌의 잠열을 이용해서 냉 

동 효과를 얻어내게 된다. Table 7에는 냉동 사이클의 조업조건

KOI: Compressor F01: Economizer
E01: Condenser E02: Evaporator
CW1: Pressure Let-down Valve

figure 6. A schematk ^grmn for refrigeraticm cycle ming 
propylene as a refrigerant.
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Figwe 4. Optimization of feed stage location which 
minimizes the reboiler heat duty.
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Table 7. Summary of computer simulation results for 
refr터eration cycle

Item Simulation Results

Evaoporator heat duty 138,800 kcal/hr

Compressor discharge pressure 22.77 bar

Expansion valve outlet pressure 1.85 bar
Refrigerant feeding rate to evaporator 3,658 kg/hr
Total refrigerant circulation rate 5,299 kg/hr
Compressor power consumption 5,896 kW

Condenser heat duty 134,500 kcal/hr

에 대해서 요약해 놓았다.

4*  결 론

본 연구에서는 메탄올 수용액을 용매로 이용하여 연소 배가스 

중에 포함되어 있는 이산화탄소와 황화수소를 동시에 포집할 수 

있는 공정에 대한 열역학적 해석 및 전산모사에 대한연구를수행 

하였다. 포집 공정 의 전산모사를 위 해서 액상에서 물과 메탄올 사 

이의 열역학적 비이상성에 대한해석을 위해서 NRTL 액체활동 

도계수 모델식과 이성분계 상호작용 매개변수를 사용하였으며, 

흡수탑과 탈거탑의 운전압력이 비교적 고압이기 때문에 이상기 

체 상거동에서 벗어나는 현상을 해석하기 위해서 SRK 상태방정 

식 모델식과 각각의 이성분계 상호작용 매개변수를 이용하였다. 

Noncondensible supercritical gas들의 메탄올 수용액에 대한 

용해도의 추산을 위해서 온도와 압력의 함수인 Henry 상수를 이 

용하였다.

흡수탑의 전산모사를 위해서 연소 배가스 중의 이산화탄소의 

흡수율이 95% 이상이고 처리 가스 중의 황화수소의 함량이 1.0 
ppm 이하를 동시에 만족할 수 있는 원료 가스에 대한 용매의 순 

환유량의 몰 비는 16.61 이 됨을 결정하였다. 탈거탑에서는 이산 

화탄소와 황화수소를 용매로부터 분리하는데 필요한 에너지를 

최소화시키기 위해서 탈거탑으로 주입되는 원료 주입단의 위치 

를 최적화시켜서 재비기의 heat duty를 1.0890xl06 kcaVhr가 

됨을 결정 하였다- 메탄올 용매의 회수를 위 해서 물“메탄을 분리 

탑의 분리에 필요한 최소이론단수와 최소환류비를 결정하였으 

며 case study 작업을 통해서 총 투자비용을 최소화시 킬 수 있는 

최적의 이론단수가36단이 됨을 알수 있었다. 한편, 용매의 주입 

온도를 45°C에서 -20°C로 낮추기 위한 냉동 사이클의 heat duty 
가 138,800kcal/hr가됨을 알수 있었으며 프로필렌 냉매의 총순 

환유량은 5,299 kg/hr가 되고 압축기 의 소요동력은 효율 70%를 

가정할 때, 5,896 kW가 됨을 알 수 있었다.
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