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요 약

목질계 바이오매스는 바이오 연료 및 바이오 화학제품 생산을 위한 재생 가능 자원이다. 푸르푸랄(furfural, FF)은 목

질계 바이오매스의 헤미셀룰로스로부터 화학적 촉매전환으로 유도되는 주요한 플랫폼 케미칼이다. 테트라히드로푸르

푸릴 알코올(Tetrahydrofurfuryl alcohol, THFA)은 FF의 유도체로 열적.화학적 안정성을 지닌 친환경 용매로 이용 가능

하다. FF를 THFA로 전환하는 실험적 연구가 다수 존재함에도 불구하고, FF로부터 THFA의 대량생산에 관한 경제적

실현가능성에 관한 연구는 거의 수행되지 않았다. 개발된 전환기술의 상용화 단계에서 기술적 병목점 확인과 스케일

업 문제의 해결을 위한 정보를 얻기 위해 실증플랜트 규모의 연구가 필요하다. 본 연구에서는 FF의 THFA로의 화학

적 촉매전환에 대해 공정 시뮬레이션 및 기술경제성 평가가 수행되며, 3가지 단계(통합 공정 디자인, 열 통합, 경제성

평가)를 거친다. 실험연구 결과를 기반으로 전환공정과 분리공정을 포함하는 실증플랜트 규모의 통합공정이 설계된다.

FF 처리량은 일일 255톤이며, FF로부터 THFA로의 수율은 63.2~67.9 mol%이다. 통합공정에 대해 열 통합을 수행하여

가열요구량을 최초 대비 14.4~16.4% 감소시킬 수 있었다. 최종적으로 경제성 평가를 통해 전체 공정의 주요 비용원을

분석하고 THFA의 최소판매가격을 결정하였다. 개발된 공정에서 생산되는 THFA의 최소판매가격은 1톤당 2,120~2,340

달러로, 현재 THFA의 시장 가격에 근접한다.

Abstract − Lignocellulosic biomass is a renewable resource for production of biofuels and biochemicals. Furfural (FF)

is an important platform chemical catalytically derived from the hemicellulose fraction of biomass. Tetrahydrofurfuryl

alcohol (THFA) is a FF derivative and can be used as an eco-friendly solvent with thermal and chemical stability. Despite

large numbers of experimental studies for catalytic conversion of FF to THFA, few research have conducted on the economic

feasibility for large-scale THFA production from FF. At the stage of assessment of the potential for commercialization of

conversion technology, a large-scale process study is required to identify technological bottleneck and to obtain infor-

mation for solving scale-up problems. In this study, process simulation and technoeconomic evaluation for catalytic con-

version of FF to THFA are performed, as the following three steps: integrated process design, heat integration, and

economic evaluation. First, a large-scale process including conversion and separation processes is designed based on

experimental results. When the FF processing rate is 255 tonnes per day, the FF-to-THFA yields are 63.2~67.9 mol%.
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After heat integration, the heating requirements are reduced by 14.4~16.4%. Finally, we analyze the cost drivers and cal-

culate minimum selling price of THFA by economic evaluation. The minimum selling price of THFA for the developed

process are $2,120~2,340 per tonne, which are close to the current THFA market price.

Key words: Tetrahydrofurfuryl alcohol, Furfural, Process design, Economic feasibility

1. 서 론

화석연료 사용으로 인한 온실가스 배출은 지구 온난화의 주요 원

인으로 지목되고 있으며, 바이오매스와 같은 재생 가능한 원료로부

터 범용성 연료 또는 화학 제품을 생산함으로써 온실가스 배출을

줄이고 한정된 자원인 화석연료 고갈 문제를 해결하기 위한 연구들

이 활발히 진행되고 있다[1-6]. 그 중에서도 목질계 바이오매스는

기존에 주로 이용되던 식량계 바이오매스가 가지는 단점인 식량 공

급과 직접적 경쟁이라는 측면에서 자유로운 재생 가능 원료로 주목

받고 있다[7,8]. 현재 미국과 한국 등 주요 국가에서 시행하는 신재

생 연료 혼합 의무화제도에 따르면 수송연료의 일정부분을 의무적

으로 바이오 연료로 대체해야 하며[9], 이로 인해 기존 연구들의 대

부분은 목질계 바이오매스를 원료로 수송 연료를 생산하는 연구에

초점이 맞추어져 있었다[10-19]. 그러나 최근 수송연료 가격의 하

락으로 인해 목질계 바이오매스로부터 상대적으로 부가가치가 높

은 화학제품을 생산하기 위한 노력이 진행되고 있다[20,21]. 푸르푸

랄(furfural, FF)은 목질계 바이오매스의 주요성분 중 하나인 헤미

셀룰로스로부터 유도되는 화학 중간체로써 다양한 화학제품으로

전환이 가능하다고 알려져 있으며, 수소화 반응을 통해 푸르푸릴

알코올(furfuryl alcohol, FFA), 테트라히드로푸르푸릴 알코올

(tetrahydrofurfuryl alcohol, THFA)과 같은 알코올 류로 전환되거나

재배열을 통해 에틸 레불리네이트와 같은 레불리네이트 에스테르

로 전환될 수 있다[22]. 본 연구에서는 FF로부터 생산 가능한 화학

제품 중 열적 안정성과 화학적 안정성이 뛰어나고, 다양한 유기·무

기물에 대해 높은 용해력을 가지고 있어 친환경 용매로써 이용이

가능한 THFA에 주목했다[23]. THFA는 주로 제초제의 용매 또는

자동차의 코팅 또는 페인트를 제거하는 스트리핑제로 이용되며, 전

세계 THFA 수요량은 2014년을 기준으로 연간 8만 5천톤 규모로,

연 평균 수요량 증가는 4.9%로 예측된다[24].

지금까지 THFA생산에 관한 기존연구는 전환 반응에 관한 실험

실 규모의 연구가 주를 이루고 있으며, 제안된 전환 공정의 기술 경

제적 실현가능성을 판단하기 위해서는 실증 플랜트 규모의 연구가

필요하다. 본 연구에서는 목질계 바이오매스로부터 유도되는 화학

중간체인 FF로부터 친환경 용매로 활용가능 한 THFA를 생산하는

공정을 개발하고 경제성을 평가하였다. 본 연구에서는 전환 공정

및 분리 공정을 포함하는 통합 공정 설계, 전체 공정의 에너지 요구

량을 최소화 하기 위한 열 교환망 설계, 실증 플랜트 규모의 기술

경제성 평가 수행을 통해 공정의 기술 경제적 타당성을 판단하고

주요 비용원을 규명함으로써 해당 기술의 연구개발 방향을 제시

한다.

2. 이론적 배경

FF는 2가지 촉매전환 반응(FF-to-FFA conversion, FFA-to-THFA

conversion)을 거쳐 THFA로 전환된다(Table 1). FF는 불균일계

Cu-MgO 촉매를 사용하는 고정층 반응기에서 수소화 반응을 통해

FFA로 전환될 수 있다. FF의 FFA로의 전환반응에 관한 기존연구

에서 온도 및 촉매 내 Cu 분율과 실험수율의 상관관계가 보고되었

으며, 온도 453 K에서 16 wt%의 Cu를 포함하는 Cu-MgO 촉매를

이용할 때 가장 높은 실험수율을 얻을 수 있다. FF는 온도 453 K

및 압력 1 bar에서 GHSV (Gas Hourly Space Velocity)가 0.05mol hr-1

gcat-1 로 유지될 때 96.0 mol%의 수율로 FFA로 전환된다[25]. 이

후 FFA는 수소화 반응을 통해 THFA로 전환될 수 있다. 수용액상에

10 wt%로 존재하는 FFA는 불균일계 Ru/MnO
x
 촉매를 이용하는 오

토클레이브 반응기를 통해 THFA로 전환된다[26]. Ru/MnO
x
 촉매

는 수성상에서 쉽게 중합되어 불용성 고분자로 전환되는 FFA의 중

합을 억제하고 THFA로의 전환을 촉진시키는 촉매로서, 4 wt%의

Ru를 포함하는 촉매가 전환반응에 이용된다. FFA의 THFA전환 반

응에서 반응온도는 반응속도와 THFA선택도를 결정짓는 주요 요인

이다. 온도가 증가할수록 FFA의 반응속도가 증가하나, 동시에 수소

첨가 분해반응과 같은 부반응의 증가로 인해 THFA의 선택도는 감

소하는 경향성을 보인다. 본 연구에서는 높은 THFA선택도(99.8%)

를 보이는 저온 전환 반응과 THFA선택도는 감소하지만(73.7%) 반

응속도는 증가하는 고온 전환 반응을 비교하고자 하였다. 저온 전

환 반응의 경우 온도 333 K 및 압력 30 bar의 조건에서 FFA를 전환

시키며, 반응 이후 FFA의 전환율은 91.3mol%, THFA의 실험 수율은

91.1mol%이다. 고온 전환 반응의 경우 온도 393K 및 압력 30 bar의

조건에서 FFA를 전환시키며, 4시간의 반응시간 이후 FFA의 전환율은

100 mol%, THFA의 실험 수율은 73.7 mol%이다. 2가지 촉매전환

반응에서의 수율을 고려하여 얻어지는 FF로부터 THFA까지의 실

험 수율은 저온 전환 반응을 통해 FFA를 THFA 로 전환시키는 디

자인 1이 87.5 mol%, 고온 전환 반응을 통해 FFA를 THFA로 전환

하는 디자인 2가 70.8 mol%이다. 

3. 결과 및 고찰

3-1. 통합 공정 설계 및 공정모사

본 연구에서 전환공정 및 분리공정은 ASPEN Plus Process

Simulator를 이용해 모사된다. 공정모사를 위한 물성예측모델로는

기존 바이오매스 전환 연구에서 많이 이용되는 Non-Random-Two-

Liquid (NRTL) 모델을 이용하였으며, 각 성분들의 기본 물성치는

ASPEN Plus Process Simulator내 물성 데이터베이스를 활용하였

Table 1. Reaction conditions and results

Reaction Catalyst T (K) P (bar) Time (h) Solvent Concentration (wt%) Conversion (mol%) Selectivity (mol%)

① FF-to-FFA conversion Cu-MgO 453 1 - - - 98.0 98.0

② FFA-to-THFA conversion Ru/MnO
x

333 30 12 Water 10 91.3 99.8

393 30 4 Water 10 100 73.7
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다. 일반적으로 전환공정의 경우 각 전환반응에서의 kinetic model을

분석하고 이를 바탕으로 공정모사를 수행한다. 그러나 바이오매스

전환 연구의 경우 특정 반응조건에 대한 실험수율 만을 제시하는

연구가 대부분으로 kinetic model을 규명하는 연구가 드물고, 본 연

구에서 다루는 전환반응 또한 일부 조건에 대한 실험군만이 제시된

다. 따라서 우리는 kinetic model이 명확히 규명되지 않은 반응을

다루는 공정연구들과 동일한 모사 기법을 적용하여 본 연구를 수행

하였다. 해당 공정연구들에서는 실험적으로 결정된 인자들(반응변

수 및 실험수율)을 기반으로 각 전환공정을 설계하며, ASPEN Plus

Process Simulator 에서 지원되는 반응기 타입 중 전환반응에서의

전화율 또는 반응진척도가 알려져 있을 때 이용 가능한 stoichiometric

model로 각 반응기를 모사한다[12-15,20,21,27]. 전환반응에서의

반응 변수는 반응기의 종류, 온도, 압력, 촉매, 용매, 반응물 조성,

반응시간, 촉매 무게당 유량 등이 있으며, 각 반응기는 실험연구에

서 제시된 반응변수 및 실험수율 데이터와 동일한 값을 가지도록

설계된다. 또한 본 연구는 실험실 규모 반응기 운영 결과를 이용한

수치해석을 통해 실증플랜트 규모 반응기 스케일-업을 위한 설계

및 운전조건을 도출하고 기술 경제적 실현가능성을 판단하기 위한

연구로써 각 장치들을 실제에 가깝도록 모사하기 위해 장치의 크기

나 재질, 조업조건 등의 실제적 제약사항들을 고려하였다. 전환공

정의 경우 반응기의 종류와 반응시간, 촉매의 특성(촉매 밀도, 공극

률)과 같은 설계정보와 장치내의 압력강하, 열 교환과 같이 수율에

영향을 미칠 수 있는 변수들을 고려하여 각 장치의 크기와 수를 결

정하였으며, 사용물질, 온도, 압력을 고려하여 장치의 재질을 결정

하였다. 분리공정의 경우 각 혼합물 흐름에 대해 기-액 평형을 활용

한 증류공정 위주로 설계되었으며, 반응기와 동일하게 흐름의 양,

사용물질, 온도, 압력 등을 고려하여 장치의 크기와 재질을 결정하

였다. 본 연구에서는 FF로부터 THFA를 생산하는 통합 공정을 설

계하였다. 저온 조건에서 FFA를THFA로 전환시키는 디자인1과 고

온 조건에서 FFA를 THFA로 전환시키는 디자인 2에 대한 통합 공

정을 개발하였으며, 개발된 공정은 FFA production, FFA recovery,

THFA production, THFA recovery, Boiler/turbogenerator, Wastewater

treatment, Storage, Utilities 등의 8개 세부 서브-시스템으로 구성된

다. 공정용량은 일일 2,000톤의 corn stover를 처리하는 공정으로부

터 생산되는 일일 255톤의 FF로부터 THFA를 생산하는 실증 플랜

트 규모로 설정하였다[19]. 디자인에 대한 세부사항은 다음과 같다.

3-1-1. 디자인 1 −저온 전환 반응

Fig. 1은 ASPEN Plus Process Simulator를 이용해 설계한 디자

인 1의 공정 흐름도이다. 공정 흐름도의 물질수지 및 에너지수지는

Table 2에 나타내었다. FF는 Cu-MgO 촉매를 이용하는 온도 453 K

및 압력 1 bar 조건의 고정층 반응기(R-1)로 보내져 수소분위기에서

FFA로 전환된다. 반응 이후 혼합물에는 FFA와 미반응 수소가 존재

하며, 플래시탱크(S-1)을 통해 각각을 분리한다. 미반응 수소의

99%는 R-1으로 재순환되고 FFA는 Ru/MnOx 촉매를 이용하는 온도

333 K 및 압력 30 bar조건의 오토클레이브 반응기(R-2)로 보내진다.

R-2로부터 THFA (9.6 wt%)와 미반응 FFA (0.9 wt%)를 포함하는

수용액이 얻어지며, 이후 직렬로 연결된 다단 증류탑을 통해 고순

도의 THFA(99 wt%)를 회수한다. 혼합물은 먼저 직렬로 연결된 3

개의 40단 증류탑(D-1, D-2, D-3)으로 투입되며, 99%의 물이 탑 상

부에서 제거된다. 탑 상부에서 얻어지는 흐름에는 미반응 FFA의

45%가 존재하며, 이를 활용하기 위해 탑 상부 흐름의 80%를 R-2로

재순환 시킨다. 탑 하부에서는 THFA (93.1 wt%)와 미반응 FFA

(4.7 wt%)를 포함하는 혼합물이 얻어지며, 40단 증류탑(D-4)과 50

단 증류탑(D-5)을 통해 미반응 FFA가 제거된다. 증류탑 통과 이후

99 wt%의 THFA가 탑 상부에서 회수되며, 이때 THFA 회수율은

70%이다. 상압조건에서 THFA와 FFA혼합물은 공비점(451 K)을

가지는 공비혼합물로써, 증류공정만으로 THFA로부터 FFA를 완벽

Fig. 1. Process flow diagram for the design 1 (flowsheet snapshot of ASPEN Plus Process Simulator).
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하게 분리할 수 없다. 그 결과 전환 반응에서 생산된 THFA의 30%

가 FFA와 함께 탑 하부에서 손실되고 THFA의 회수율은 70%로 제

한된다. 탑 하부에서 얻어지는 부산물 흐름은 boiler/turbogenerator로

보내져 연소를 통해 공정에서 요구되는 열 및 전기에너지를 공급한

다. 일일 173톤의 THFA가 생산되며, 통합 공정에서의 FF로부터

THFA까지의 수치 수율은 63.2 mol%이다.

3-1-2. 디자인 2 −고온 전환 반응

Fig. 2는 ASPEN Plus Process Simulator를 이용해 설계한 디자

인 2의 공정흐름도이다. 공정 흐름도의 물질수지 및 에너지수지는

Table 3에 나타내었다. 디자인 1과 동일하게 FF는 Cu-MgO 촉매를

이용하는 고정층 반응기(R-1)로 보내지며, 수소분위기에서 FFA로

전환된다. 플래시탱크(S-1)를 통해 미반응 수소와 FFA를 분리하여

미반응 수소의 99%를 R-1으로 재순환 시키고 FFA는 Ru/MnO
x
 촉

매를 이용하는 온도 393K 및 압력 30 bar 조건의 오토클레이브 반

응기(R-2)로 보낸다. R-2로부터 THFA (7.6 wt%)와 1,2-PeD (2.6wt%)

를 포함하는 수용액이 얻어지며, 디자인 1과 달리 미반응 FFA는 존

재하지 않는다. 혼합물은 직렬로 연결된 3개의 20단 증류탑(D-1,

D-2, D-3)으로 투입되며, 99%의 물이 탑 상부에서 제거된다. 탑 하

부에서는 THFA (71.1 wt%)와 1,2-PeD (24.7 wt%)를 포함하는 혼

합물이 얻어지며, 1,2-PeD를 제거하기 위한 13단 증류탑(D-4)으로

보내진다. 증류탑 통과 이후 99 wt%의 THFA가 탑 상부에서 회수

되며, 분리공정을 통해 얻어지는 THFA의 회수율은 95%이다. 탑

하부에서 얻어지는 부산물 흐름은 boiler/turbogenerator로 보내져

연소를 통해 공정에서 요구되는 열 및 전기에너지를 공급한다. 

일일 186톤의 THFA가 생산되며, 통합 공정에서의 FF로부터

THFA까지의 수치 수율은 67.9 mol%이다. 실험 수율의 경우 디자

인 2 (70.8 mol%)가 디자인 1 (87.5 mol%)보다 약 19.1% 낮으나,

수치 수율의 경우 그 수치가 역전되어 디자인 2 (67.9 mol%)가 디

자인 1 (63.2 mol%) 보다 약 7.4% 높은 수치를 보인다. 이는 디자

인 1에서 THFA 및 FFA 혼합물로부터 THFA를 고순도로 회수하는

과정에서 FFA로부터 전환된 THFA의 30%가 손실되기 때문이다. 

3-2. 열 교환망 설계

개발된 공정에서 FFA의 THFA로의 전환 반응 이후 용매 내에

낮은 농도(7.6~9.6wt%)로 존재하는 THFA를 회수하기 위해 다수

Table 2. Detailed mass and energy balance of the design 1

Streams 1 2 4 5 7 11 13 16 17 20 22 24 31 33 THFA

Mass Flow [t/d]

H
2
O - - - - - - 468 2,339 2,339 936 561 1 1 - 1

FF 255 - 257 5 3 - - 16 16 - - - - - -

FFA - - 77 330 252 - - 260 23 17 15 12 1 - 1

H
2

- 5 13 8 - 10 - 10 - - - - - - -

Humins - - - 5 5 - - 8 9 7 6 5 - - -

THFA - - - - - - - 6 253 250 248 245 147 25 171

Total Flow [t/d] 255 5 348 348 261 10 468 2,639 2,639 1,210 831 263 148 25 173

Temperature [K] 435 298 453 453 393 298 298 331 333 374 374 445 440 451 441

Pressure [bar] 1 1 1 1 1 30 1 20 30 1 1 1 1 1 1

Enthalpy [MW] 4 0 5 7 8  - 86 435 439 181 113 11 7 1 8

Fig. 2. Process flow diagram for the design 2 (flowsheet snapshot of ASPEN Plus Process Simulator).
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의 다단 증류탑을 이용한다. 이는 전체 공정에서의 가열 요구량을

증대시키며, 본 연구에서는 ASPEN Energy Analyzer를 이용해 통

합 공정에서 온류와 냉류 간의 열 교환을 통해 외부로부터 공급받

는 유틸리티를 최소화 하는 열 교환망을 설계하였다.

디자인 1의 가열 요구량과 냉각 요구량은 각각 137.2 MW와

144.7 MW이며, 전체 가열 요구량의 86.3% (118.4 MW)가 용매인

물을 분리하기 위한 다단 증류탑(D-1, D-2, D-3)에서 요구된다. 19

개의 열 교환기를 포함하는 열 교환망 설계 이후 기존 가열 요구량

대비 16.4% (22.5 MW)가 열 교환을 통해 회수되며, 가열 요구량은

114.7MW로 감소한다. Fig. 3은 디자인 1의 복합선도이며, Table 4에

열 교환망을 구성하는 열 교환기를 나타내었다. 공정에서 발생하는

부산물의 에너지 함량은 26.3 MW로 boiler/turbogenerator 에서의

연소를 통해 14.1MW의 가열 유틸리티와 2.8MW의 전기가 생산되며,

이를 공정에 공급할 수 있다. 최종적으로 디자인 1에서 외부로부터

공급받는 유틸리티는 100.6 MW의 가열 유틸리티와 122.3 MW의

냉각 유틸리티이다. 공정에서의 전기 요구량(0.1 MW)은 자체 생산

된 전기에 의해 충족되며, 초과 생산된 전기(2.7 MW)는 외부로 판

매한다. 

디자인 2의 가열 요구량 및 냉각 요구량은 각각 141.3 MW와

148.0 MW으로, 디자인 1대비 가열 요구량이 3% 증가한 수치를 보

인다. 디자인 1과 마찬가지로 물을 분리하기 위해 다량의 가열 에

너지가 요구되며, 이는 전체 가열 요구량의 89.8% (127.0 MW)를

차지한다. 21개의 열 교환기를 포함하는 열 교환망 설계 이후 기존

가열 요구량 대비 14.4% (20.3 MW)가 열 교환을 통해 회수되며,

가열 요구량은 121.0MW로 감소한다.

Fig. 4는 디자인 2의 복합선도이며, Table 5에 열 교환망을 구성하는

열 교환기를 나타내었다. 공정에서 발생하는 부산물(27.4 MW)의

연소를 통해 14.8 MW의 가열 유틸리티와 3.5 MW의 전기가 생산

되며, 이를 공정에 공급할 수 있다. 최종적으로 디자인 2가 외부로부터

공급받는 가열 유틸리티는 106.2 MW, 냉각 유틸리티는 127.7 MW

까지 감소한다. 공정에서의 전기 요구량(0.1 MW)은 디자인 1과 동

일하게 자체 생산되는 전기로부터 모두 공급되며, 초과 생산된 전

기는(3.4 MW) 외부로 판매한다. 

3-3. 기술 경제성 평가

본 논문에서는 개발된 공정의 기술 경제성 평가를 위해 nth plant

Table 3. Detailed mass and energy balance of the design 2

Streams 1 2 4 5 7 11 13 16 17 22 25 28 THFA

Mass Flow [t/d]

H
2
O - - - - - - 2,269 2,269 2,269 1,361 136 1 1

FF 255 - 257 5 3 - - 3 3 - - - -

FFA - - 77 329 252 - - 252 - - - - -

H
2

- 5 13 8 - 12 - 12 - - - - -

Humins - - - 5 5 - - 5 75 75 75 75 1

THFA - - - - - - - - 193 192 190 188 184

Total Flow [t/d] 255 5 348 348 260 12 2,269 2,541 2,541 1,628 401 264 186

Temperature [K] 435 298 453 453 393 298 298 393 393 374 377 451 440

Pressure [bar] 1 1 1 1 1 30 1 30 30 1 1 1 1

Enthalpy [MW] 4 0 5 7 8  0 416 413 419 258 37 12 8

Fig. 3. Composite curve of the design 1.
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분석법을 이용하였으며, 기존 바이오매스 전환 연구들과 동일한 경

제적 변수 및 가정을 고려하여 기술 경제성 평가를 수행하였다[16,18].

통합 공정의 설치비는 공정 모사 결과로 도출된 물질 수지를 바탕

으로 결정된다. 통합 공정의 세부 서브-시스템 중 FFA production,

FFA recovery, THFA production, THFA recovery는 ASPEN Economic

Analyzer를 이용해 설치비를 결정하고, 나머지 Wastewater treatment,

Storage, Boiler/turbogenerator의 경우 기존 연구에서 보고된 설치

비를 기반으로 six-tenth rule을 적용해 설치비를 결정하였다[16].

본 논문에서는 결정된 설치비에 따른 간접비를 더하고 자본 부담률을

고려해 설치비를 연간 설치비로(AC) 환산하였다. 운영비의(OC) 경

우 공정 모사 및 열 교환망 설계 결과로 도출된 물질 및 에너지 수

지를 바탕으로 결정되며, 연간 설치비와 운영비는 Table 6에 보여

진다. 

디자인 1의 총 연간 설치비는 1,890만 달러로 계산되었으며, 그

중 THFA production (720만 달러), THFA recovery (540만 달러),

boiler/turbogenerator (310만 달러)가 전체 연간 설치비 중 38.2%,

28.7%, 16.4%로 가장 큰 비중을 차지한다. 총 운영비의 경우 1억

2,480만 달러로 전체 운영비 중 원료인 FF 비용(8,930만 달러)이 가

장 큰 비중(71.6%)을 차지하며, 외부로부터 공급되는 유틸리티 비

용(1,550만 달러)이 두 번째로 큰 비중(12.4%)을 차지한다. 연간 설

치비와 운영비를 더해 계산되는 연간 총 비용은 1억 4,370만 달러

이다.

Table 4. Heat exchanger network of the design 1

Heat exchanger Equipment Load [kJ/hr] Area [m2] LMTD [K] Overall U [kJ/h·m2·K]

E-1 R-1/D-3 reboiler  7,071,208 87 9 9,186

E-2 HE-2/D-2 reboiler  7,370,474 90 42 1,938

E-3 D-3 condenser/HE-5  2,627,622 2 56 29,370

E-4 D-4 condenser / D-2 reboiler  42,040,915 6 66 111,683

E-5 D-5 condenser /D-3 reboiler  21,368,707 20 7 155,570

E-6 HE-3  1,341,471 3 58 7,878

E-7 HE-6  13,728,911 17 50 17,065

E-8 R-2  16,135,714 21 31 24,284

E-9 D-1 condenser  253,515,913 129 67 29,401

E-10 D-2 condenser  61,236,536 29 71 29,379

E-11 D-3 condenser  89,913,118 46 66 29,415

E-12 HE-7  4,724,461 9 34 16,936

E-13 HE-1  1,368,714 17 110 721

E-14 HE-4  203,961 1 72 5,253

E-15 D-1 reboiler  271,043,459 3,218 15 5,532

E-16 D-2 reboiler  11,875,545 146 15 5,487

E-17 D-3 reboiler  65,479,108 363 97 1,866

E-18 D-4 reboiler  42,048,733 252 89 1,866

E-19 D-5 reboiler  21,368,222 128 89 1,865

Fig. 4. Composite curve of the design 2.
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디자인 2의 총 연간 설치비는 1,550만 달러로 계산되었으며, 그

중 THFA production (520만 달러), boiler/turbogenerator (320만 달

러), THFA recovery (270만 달러) 가 전체 연간 설치비 중 33.7%,

17.3%, 20.8%로 가장 큰 비중을 차지한다. 디자인 2는 총 연간 설치비

는 디자인 1에 비해 18.3% 감소하였으며, 이는 THFA production

에서 FFA 반응시간 감소에 따른 반응기 가격 감소에서 기인한다. 

운영비의 경우 1억 2,440만 달러로 디자인 1에 비해 0.3% 감소

하였다. 디자인 1과 마찬가지로 원료인 FF 비용(8,930만 달러)이

전체 운영비 중 가장 큰 비중(71.8%)을 차지하며, 외부로부터 공급

되는 유틸리티 비용(1,530만 달러)이 두 번째로 큰 비중(12.3%)을

차지한다. 디자인 2의 연간 총 비용은 1억 3,980만 달러로 디자인 1

의 연간 총 비용 대비 2.7% 감소한 수치를 보인다. 

앞서 결정된 설치비와 운영비를 바탕으로 현금흐름할인법을 활

용하여 각 디자인에서 생산되는 THFA에 대해 순 현재가치가 0이

되는 판매가격인 최소판매가격을 결정하였다. Fig. 5에 THFA의 최

소판매가격 및 THFA 1 kg을 생산하기 위해 요구되는 비용 및 수익과

현재 THFA의 시장가격(1 kg당 1.5~2.0달러)을 나타내었다. 디자인

Table 5. Heat exchanger network of the design 2

Heat exchanger Equipment Load [kJ/hr] Area [m2] LMTD [K] Overall U [kJ/h·m2·K]

E-1 R-1/HE-1 914,627 37 25 960

E-2 R-1/HE-5 6,167,168 12 71 7,025

E-3 HE-2/D-2 reboiler 7,381,501 104 39 1,849

E-4 R-2/D-2 reboiler 20,450,641 13 16 95,801

E-5 HE-6/HE-5 8,779,467 14 24 25,557

E-6 D-1 condenser/HE-5 19,437,406 174 23 4,812

E-7 D-4 condenser/D-2 reboiler 8,653,204 2 63 84,691

E-8 D-4 condenser/HE-5 3,232,986 2 58 24,702

E-9 HE-4 37,970 0 92 7,649

E-10 D-1 condenser 84,663,067 266 66 4,800

E-11 HE-6 94,598,867 2,336 39 1,105

E-12 D-2 condenser 127,667,383 384 71 4,677

E-13 HE-7 127,536,512 3,146 39 1,106

E-14 D-3 condenser 9,242,584 31 71 4,127

E-15 HE-8 14,149,002 350 39 1,102

E-16 HE-1 150,043 2 117 683

E-17 HE-1 306,095 5 94 683

E-18 HE-3 655,298 9 82 887

E-19 D-1 reboiler 189,912,901 2,247 15 5,517

E-20 D-2 reboiler 207,121,277 3,168 12 5,524

E-21 D-3 reboiler 23,590,162 141 90 1,860

E-22 D-4 reboiler 12,010,764 114 56 1,866

Table 6. Comparison of annualized capital costs and operating costs for

each design ($ million per year)

Design 1 Design 2

AC OC AC OC

Subsystem costs

FFA production 1.7 3.8 1.7 3.8

FFA recovery 0.01 - 0.01 -

THFA production 7.2 8.7 5.2 8.9

THFA recovery 5.4 - 2.7 -

Boiler/turbogenerator 3.1 0.2 3.2 0.2

Wastewater treatment 0.4 0.1 1.1 0.3

Storage 0.5 - 0.5 -

Utility 0.6 15.5 1.1 15.3

Fixed operating costs - 7.2 - 6.5

Feedstock cost - 89.3 - 89.3

Total capital / operating cost 18.9 124.8 15.5 124.4

Total cost 143.7 139.8 

*AC: Annualized capital costs

*OC: Operating costs

Fig. 5. Comparison of the costs and revenues for each design.
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2를 통해 생산되는 THFA의 최소판매가격은 1 kg당 2.12달러이고,

이는 디자인 1을 통해 생산되는 THFA의 최소판매가격인 1 kg당

2.34달러에 비해 9.4% 감소한 수치이다. 각 디자인간의 연간 총 비

용 차이에 비해 큰 폭의 최소판매가격 차이가 발생하며, 이는 디자인

2의 THFA 생산량(일일 186톤)에 비해 디자인 1에서의 THFA 생산

량(일일 173톤)이 7.0% 낮기 때문이다. 

4. 결 론

본 연구에서는 목질계 바이오매스로부터 유도된 FF로부터 THFA를

생산하는 화학적 촉매전환 공정을 개발하고 기술경제적 타당성을 검

증하였다. 

FFA의 THFA로의 전환 반응에서 반응온도에 따라 반응속도와

THFA의 선택도 및 수율이 달라지며, 저온 전환 반응(디자인 1)과

고온 전환 반응(디자인 2)에 대해 공정 시뮬레이션 및 기술경제성

평가를 수행하였다. 개발된 공정에서는 일일 255톤의 FF로부터 일

일 173톤(디자인 1)과 일일 186톤(디자인 2)의 THFA가 생산된다.

디자인 1의 실험 수율이 디자인 2의 실험 수율 보다 높음에도 불구

하고 THFA회수 과정에서의 과다한 손실로(30%) 인해 디자인 2보

다 낮은 생산량을 보인다. 공정에서 요구되는 에너지는 대부분이

가열에너지(137.2~141.3MW)와 냉각에너지(144.7~148.0MW)이다.

외부로부터 공급받는 가열 유틸리티의 양을 최소화하기 위해 열 교환

망을 설계하였으며, 이를 통해 기존 가열 요구량 대비 14.4~16.4%의

열 에너지를 회수하였다. 최종적으로 기술 경제성 평가를 통해 각

디자인에서 주요 비용원을 규명하고 생산되는 THFA의 최소판매가

격을 결정하였다. 전체 설치비 중 가장 큰 비중을 차지하는 것은

THFA production (33.7~38.2%)이며, 전체 운영비 중 가장 큰 비중을

차지하는 것은 원료인 FF 비용(71.6~71.8%)이다. 현재 THFA의 시

장가격은 1 kg당 1.5~2.0달러이며, 현금흐름할인법을 활용하여 결

정된 THFA의 최소판매가격은 1 kg당 2.34달러와(디자인 1) 2.12달

러로(디자인 2) 시장가격과 근접함을 확인하였다.
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Nomenclature

FF : Furfural

FFA : Furfuryl alcohol

THFA : Tetrahydrofurfuryl alcohol

1,2-PeD : 1,2-Pentanediol

GHSV : Gas Hourly Space Velocity

NRTL : Non-Random-Two-Liquid

AC : Annualized capital costs

OC : Operating costs
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