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Evaluation of energy consumption and carbon emission from 

a forward osmosis and reverse osmosis hybrid system for 

seawater desalination

Jongmin Jeon

Department of Civil Engineering, Graduate School

Pukyong National University

Abstract

  The population growth and climate change result in the global water 

shortage problem, which increases demands of seawater desalination. 

However, seawater desalination is generally an energy-intensive process and 

causes a large amount of carbon emission for both plant construction and 

operation. Osmotic dilution using forward osmosis (FO) can be a good idea 

to decrease the energy consumption and carbon emission by seawater 

desalination. Wastewater treatment plant (WWTP) effluent can be used as 

feed solution for FO and seawater is used as draw solution, which is 

diluted through FO and enters into reverse osmosis (RO) process for 

desalination.

  One can easily expect that the introduction of FO results in the decrease 

in energy consumption, which is related to less carbon emission. However, 

the construction of FO process to reduce may cause an increase in carbon 

emission. In this work, we estimated the FO-RO hybrid process for seawater 

desalination in terms of carbon emission from both construction and energy 

consumption. 

  In order to evaluate carbon emissions, it is necessary to be able to design 
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the FO and RO process. The RO design program is provided by the 

manufacturer, but there is no design program for FO. Therefore, in this 

study, a novel design program for FO with a prediction error of 10.01% 

was developed. As a result of calculating energy consumption with the FO 

design program and RO design program, it was calculated that the total 

energy consumption of the FO-RO hybrid system can be reduced up to 

24.7% compared to the RO process.

  As a result of calculating total carbon emission(Operation+Construction) 

for the 1,000 m3/d scale desalination plant, in the case of generating power 

using fossil fuels, the carbon emission of the FO-RO hybrid system was 

lower than that of the RO process. However, in the case of renewable 

energy and nuclear power plants, the total carbon emission of the FO-RO 

hybrid system was higher because the amount of carbon emission generated 

during energy production was less.
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제1장 서론

1.1 연구배경 및 목적

  전 세계의 물 수요는 인구증가, 경제발전, 소비패턴의 변화에 따

라 연간 약 1%씩 증가하고 있으며, 물 공급도 기후변화 등으로 인

해 원활하지 않을 것으로 예측되고 있어 물 부족 현상은 매년 더

심각해질 것으로 예상되고 있다(The United Nations, 2018). 이에 따

라 물 부족을 해결할 방법으로 지구상 수자원의 97% 이상을 차지

하고 있는 해수를 담수화 하는 해수담수화 기술이 거론되고 있다. 

해수담수화 방법 중 역삼투(reverse osmosis; RO) 공정은 기존 증발

법 대비 높은 경제성과 우수한 생산수질을 평가받아(Kim et al., 

2014) 해수담수화 시장에서 점유율을 점차 높여나가는 추세이다

(Global Water Intelligence, 2016). 기존 증발법 대비 RO 공정의 경

제성이 우수하지만 농도가 높은 원수의 삼투압보다 높은 기계적인

압력이 필요하므로 여전히 에너지 소비량은 높은 편이다. RO 공정

의 에너지 소비량을 저감하기 위해 에너지 회수 장치(energy 

recovery device; ERD)를 도입해 에너지 소비량은 4.0 kWh/m3까지

감소하였으며, 공정 최적화를 통해 2.0—3.5 kWh/m3수준으로 감소한

상태이나 현재 기술적으로 정체현상을 겪고 있으며 이를 낮추기

위한 연구를 지속적으로 수행하고 있다(Elemelech and Phillip, 2011; 

Dashtour and Al-Zubaidy, 2012; Lee et al., 2019).

  RO 공정은 담수생산 시 원수의 삼투압보다 높은 압력을 필요하

므로, 원수의 삼투압을 낮춰 에너지를 저감할 수 있다(Voutchkov 

2018). RO 공정 원수의 삼투압을 낮추기 위해서는 원수를 희석하

는 방법이 가장 효과적이지만, 희석을 위해서는 담수가 필요하므로

에너지를 적게 소모하면서 담수를 생산하기 위해 추가적인 담수가

필요한 아이러니한 상황이 발생할 수 있다. 이러한 문제를 해결하
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면서 RO 공정의 원수를 희석시키기 위한 방법으로 정삼투(forward 

osmosis; FO) 공정이라는 개념을 적용하는 방법이 있다(Kim et al., 

2016; Kim et al., 2019). FO 공정은 반투과성 막을 사이에 두고 농

도가 낮은 원수(feed solution; FS)와 농도가 높은 유도용액(draw 

solution; DS)이 흐를 때, 삼투압만을 구동력으로 FS의 물을 DS쪽으

로 투과시켜 DS 농도를 희석시키는 공정이다(Attarde et al. 2015; 

Attarde et al. 2016, Lotfi et al., 2015). FO 공정의 구동력은 삼투압차

이를 구동력으로 사용하기 때문에 RO 공정 대비 아주 적은 에너지

로 고농도의 용액을 희석할 수 있다는 장점이 있다(Lee et al., 2016). 

그래서 RO 공정 원수를 희석하기 위해 FO 공정을 적용하는 FO-RO 

융합공정이라는 개념이 제안되어 연구 중이다(Sohn et al., 2018).

  FO-RO 융합공정에서 FO 공정의 FS와 DS를 어떤 물질로 사용하

는지에 대한 연구는 다양한 물질에 대해서 활발하게 연구되어지고

있지만, 본 연구에서는 각각 하수처리수와 해수를 사용한다고 전제

하여 진행하였다. 하수처리수를 FS로 사용하면 지표수에 방류되는

(즉, 사용하지 않고 버려지는) 수자원을 사용하는 것이기 때문에 앞

서 언급한 담수를 생산하기 위해 담수를 사용하는 상황을 피할 수

있다. 그리고 DS인 해수도 희석하여 RO 공정의 에너지소모량을 저

감할 수 있으므로 장점을 더욱 극대화 할 수 있다. 하지만 여기서

하수처리수를 사용하는 부분이 수질 관점에서 위해요소가 될 수

있다는 부분을 고려할 필요가 있다. Ghernaout(2018)에 따르면 싱가

포르에서 RO 공정을 통해 하수처리수를 직접 음용할 수 있도록 제

조하여 World Health Organization drinking water standards를 만족한

사례가 있다. 그리고 나미비아에서도 마찬가지로 RO 공정으로 하

수처리수를 처리하여 EU에서 제시하는 음용수 수질을 만족시킨 후

수도인 빈트후크(Windhoek) 전체수돗물의 35% 정도의 용량을 공급

해 직접 음용한 사례도 있어 수질에는 문제가 없을 것으로 예상된

다. 이처럼 RO 공정만으로도 하수처리수를 활용하여 먹는물수질기

준을 만족할 수 있다. 본 연구에서 다루는 FO-RO 융합공정은 RO
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막과 제거율이 비슷한 FO막이 추가되어 이중으로 이물질들을 걸러

주기 때문에 단독 RO 공정 대비 수질은 더 좋을 것으로 예상된다. 

그러나 하수처리수를 사용하기 때문에 생산수 수질이 음용기준을

만족하더라도 현재 국내 수도법상 음용이 불가능하므로 공업용수

등과 같은 산업 분야 등에 적용해야 한다는 아쉬운 측면도 있다. 

하지만 다른 관점에서 본다면 FO-RO 융합공정은 하수재이용과 해

수담수화를 동시에 진행할 수 있다는 장점도 있다. 그리고 Jeon et 

al.(2016)에 의하면 FO-RO 융합공정을 적용하면 이론상으로 RO 공

정에 필요한 에너지를 1.86 kWh/m3(1,000 m3/d 규모, 25℃ 기준)까지

저감할 수 있다는 연구결과가 있으며, 국내에서는 국가연구과제로

FO-RO 융합공정 1,000 m3/d 파일럿 플랜트 건축 및 운영을 성공적

으로 수행하여 그 우수성을 입증한 사례도 있다(송병훈, 2019).

 이처럼 FO-RO 융합공정은 에너지 소모량 저감 측면에서 기대치

가 높다. FO-RO 융합공정이 단독 RO 공정 대비 에너지를 저감할

수 있다는 점은 분명하지만, FO-RO 융합공정에서 간과하고 있는

부분이 있다. 바로 FO 공정 도입을 위한 건설이 추가되므로 이에

따라 탄소배출량이 부가적으로 발생한다는 점이다.

  최근 지구온난화 문제가 심각해지고 있으며, 국내에서도 2015년

1월부터 탄소배출권 제도 도입과 같이 탄소배출량 저감을 위해 다

양한 방법들이 거론되고 있다. 이러한 시대 흐름에 맞춰 탄소배출

량 평가의 중요성도 높아지고 있으므로(Fane, 2018) 에너지소모량

저감에 따라 감소되는 탄소배출량과 추가 건설에 의해 증가되는

탄소배출량에 대한 평가가 필요하다(최재순, 2016).

  FO-RO 융합공정에서 FO 공정 건설을 고려하여 탄소배출량을 분

석한 문헌조사를 실시한 결과, FO-RO 융합공정의 탄소배출량 분석

에 대한 선행연구사례는 없는 것으로 조사되었다. 선행연구사례가

없는 이유는 FO 공정 자체가 RO 공정에 비해 최신 공정이며 이를

융합한다는 개념이 제안된 시점도 10년이 채 되지 않기 때문인 것

으로 보인다. 하지만 앞서 언급했듯이 탄소배출량 문제는 환경에
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큰 영향을 미치고 이를 처리하기 위한 추가 비용도 고려해야 한다.

  FO 공정의 에너지소모량과 탄소배출량 계산을 위해서는 FO 공

정 설계가 가능해야 한다. 그 이유는 설계 조건에 따라 막 모듈 개

수와 압력, 유량 등이 변하고 이에 따라 에너지소모량과 건설규모

도 달라지기 때문이다. 하지만, 각 제조사에서 상용 설계 프로그램

을 무료로 제공하고 있는 RO 공정과는 달리 FO 공정은 개발 초기

단계이고 상용화 모듈 종류도 RO 공정에 비해 매우 적어 상용 설

계 프로그램이 없는 실정이다(전종민 등, 2019). 

  앞서 언급했듯이 FO 모듈 성능 예측 결과는 건설규모나 에너지

계산에 아주 큰 영향을 미치기 때문에 FO-RO 융합공정을 실제로

적용하기 위해서는 FO 모듈 성능 예측이 매우 중요하며 이에 대한

연구가 활발하게 진행되어 오고 있다. Xue et al.(2016)은 실험실 규

모의 FO 모델에서 막면적을 증가시켜 FO 모듈 모델을 개발하였다. 

Attarde et al.(2015)은 FO 모듈 모델을 구축하고 와권형 FO 모듈 실

험 결과 값과 비교하였다. Shon et al.(2018)은 와권형 FO 모듈 모

델을 구축하고 이를 소프트웨어화하였다. 이렇듯 여러 연구자들에

의해 지속적으로 연구되고 있지만, 아직 상용 프로그램은 없다.

 본 연구에서는 FO 모듈 모델을 구축하고 실험 결과 값을 활용하여

모델의 정확도를 향상시킨 후 FO 공정 설계를 진행하여 에너지소모

량을 계산한 후 이를 기반으로 탄소배출량 분석을 진행하고자 한다.

1.2 연구내용 및 구성

 본 연구의 목적은 “해수담수화 분야에서 FO-RO 융합공정 적용

시 에너지소모량과 탄소배출량 분석”이다. 본 목적을 달성하기 위

한 구체적인 연구 내용과 구성을 간략히 정리하면 다음과 같다.

 (1) 문헌 연구
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  본 연구에서 문헌 연구는 크게 3가지로 분류하여 진행하였다. 첫

번째는 FO-RO 융합공정에 대한 내용을 메커니즘, 사례 등을 포함하여

정리하였다. 두 번째는 FO 모델에 대한 문헌 연구로 FO 모델을 개발

하기 위한 이론적 배경과 FO 모델 개발 사례 등을 포함하여 정리하였

다. 세 번째는 탄소배출량에 대한 문헌 연구로 탄소배출량의 중요성과

막여과 분야에서 탄소배출량 평가를 진행한 내용들을 정리하였다.

 (2) 정삼투 모듈 모델 개발

  

  ‘연구배경 및 목적’에서 언급했듯이 본 연구를 진행함에 있어

FO 모듈 모델은 필수적이다. 그래서 본 연구에서는 FO 모듈 모델

을 어떻게 개발하였으며, 예측 성능을 높이기 위해 어떠한 과정들

을 진행했는지 정리하였다. 간략하게 정리하자면, FO 막면적을 고

려하지 않으면서 막의 내외부에서 일어나는 현상에 대한 수식으로

모델을 만든 후 이를 막면적을 고려하여 모듈의 성능을 예측할 수

있도록 물질평형 등을 활용한 수식을 적용하여 모델을 업그레이드

하였다. 그리고 실제 모듈 실험 데이터와 모델의 예측 데이터를 비

교하면서 예측성능을 높이기 위해 영향인자 분석한 후 영향인자를

활용해서 fitting 과정을 추가하여 최종 모델을 개발하였다.

 (3) 에너지소모량 계산 및 탄소배출량 분석

  앞서 개발한 FO 모듈 모델을 기반으로 FO 설계 프로그램을 개

발하였다. 개발한 FO 설계 프로그램과 RO 막제조사에서 제공되는

상용 RO 설계 프로그램을 활용하여 정량적인 에너지소모량을 계산

하고 에너지소모량에 따른 탄소배출량을 계산하였다. 그리고 RO 

와 FO 공정 플랜트 건설 시 발생하는 탄소배출량도 문헌연구를 통

해 조사하여 계산하였으며 이를 활용하여 단독 RO 공정과 FO-RO 

융합공정의 탄소배출량을 비교 분석하였다.
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제2장 문헌연구

2.1 정삼투-역삼투 융합공정

 2.1.1 정삼투 및 역삼투 현상

  Fig 2.1은 FO 현상과 RO 현상의 모식도이다(Wilbert et al., 1998). 

FO 현상이란 반투과성막으로 분리된 농도가 다른 두 용액사이에서

용매가 반투과성막을 투과하여 농도가 낮은 용액에서 높은 용액쪽

으로 이동하는 현상을 말한다. 이 때 용매가 이동하는 구동력은 용

질의 농도차에 의한 용액의 압력차이로 이를 삼투압(osmotic 

pressure)이라고 한다. RO 현상은 용액에 삼투압 이상의 기계적인

압력을 가해 물속에 용해된 용질을 반투과성막을 통해 분리 제거

하는 과정으로 정의할 수 있다.

  RO와 FO 현상을 적용한 공정을 각각 RO 공정, FO 공정이라고

하며 더 자세한 내용은 RO 공정은 2.1.2절, FO 공정은 2.1.3절에서

다루기로 한다.

Fig. 2.1 Schematic diagram of forward osmosis and reverse osmosis.
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 2.1.2 해수담수화 분야에서 역삼투 공정 에너지 저감

  서론에서 언급했듯이 RO 공정은 증발법 대비 우수한 생산수질과

경제성으로 해수담수화 시장을 점유하고 있다. RO 공정을 이용한

해수담수화는 해수의 삼투압 때문에 RO 공정에서 높은 압력이 요

구되므로 에너지소모량이 높다. RO 공정에서 에너지 비용은 담수

생산단가의 54% 이상을 차지하여 전체 플랜트 운영에 매우 큰 영

향을 주는 인자로 에너지소모량을 저감하기 위한 다양한 연구가

진행되고 있다(Akashah et al., 1987). 본 절에서는 해수담수화의 이

론 및 종류와 RO 공정의 기존 에너지 저감 방법에 대해서 알아보

고자 한다.

 가. 해수담수화

  해수담수화란 생활용수나 공업용수로 직접 사용하기 힘든 해수

로부터 염을 포함한 용해물질들을 제거하여 음용수, 생활용수, 공

업용수 등을 생산하는 과정을 말한다. 해수담수화는 부족한 수자원

의 대체 자원으로 물 부족 문제를 해결할 방안으로 각광받고 있다.

  해수담수화 방법은 크게 기본원리에 따라 분류되는데 열원을 이

용하여 해수를 가열하고 발생한 증기를 응축시켜 담수를 얻는 증

발법과 삼투현상을 역으로 이용하여 해수를 반투막을 통과시켜 담

수를 생산하는 RO 공정이 해수담수화의 대표적인 방식이다. 열원

을 이용하는 증발법은 다단증발법(multi-stage flash: MSF)과 다중효

용법(multi-effect distillation: MED)으로 구분된다. 이외에도 결정화

법, 이온교환막법, 용제추출법, 가압흡착법 등이 해수담수화에 적용

되고 있으나, 현재 상용화된 해수담수화 방식은 다단증발법, 다중

효용법, RO 3가지 기술이며, 다단증발법 또는 다중효용법과 RO를

융합하여 담수를 생산하는 방식이 적용되는 경우도 있다(박광규, 

2008).
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 (1) 다단 증발법

  다단 증발법은 순간적으로 증기를 방출하는 방법을 활용하여 해

수를 증기로 만들어 준 후에 응축시켜 담수를 생산하는 방법이다.  

다단 증발법은 1960년대에 개발되었으며, 2∼3개의 단을 갖는 방식

으로 막여과 공정 개발 이전 시대에 널리 사용되는 해수 담수화

방법 중 하나가 되었다. 증발법의 방식에 따라 규모와 생산비용에

차이가 있어 용도에 맞는 선택이 필수적이다. 최초의 증발법 해수

담수화 플랜트는 1960년대 쿠웨이트에 건설된 4,000 m3/d 용량의

플랜트가 시초이다. 증발법은 막여과 공정에 비하여 순도가 높은

담수를 생산할 수 있다. 하지만 단위 생산수량당 에너지 소비량이

높아 비교적 에너지 가격이 낮은 중동지역에 집중되어 사용되고

있으며 해수에 포함된 무기 이온들때문에 스케일이 발생하여 열에

너지 전달 효율을 감소시키는 문제점이 있다(Alkaisi et al., 2017).

 (2) 다중효용법

  다중효용법은 다단증발법과 유사한 방법으로, 관 내에서 응축하

는 수증기와 관 외부를 흐르는 염수 간의 잠열 교환에 의한 증발

과 용기 내의 압력을 낮추는 원리를 이용하는 방법이다. 다중효용

법 설비에서 예열기를 통하여 가열된 해수는 각 반응관의 관 다발

위에 분무되어 관 내를 흐르는 스팀에 의하여 끓는점까지 가열되

고 관 다발 위에 분무된 해수는 얇은 막의 형태로 관 외벽을 흘러

열교환 효율을 증대시키며 증발이 빠르게 진행된다.

 (3) 역삼투 공정

  RO 공정은 해수의 이온물질을 분리하기 위해 해수의 삼투압보다

높은 42∼80 bar의 기계적 압력을 가하여 담수를 생산하는 기술이
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다. RO 공정은 기존 증발법 대비 에너지 소비량이 적어 해수담수

화 공정 중 널리 사용되고 있다.

 나. 역삼투 공정의 물질균형

  공정의 물질균형(mass balance)이란 유입 및 유출되는 유량과 농

도의 질량 사이에 이루어지는 균형으로 공정을 이해하기 위해 참

고할 수 있는 간편한 개념이다. Fig. 2.2는 RO 공정의 물질균형을

나타낸 그림이다. 

Fig. 2.2 Schematic of the RO system.
Notes: Q: flow rate; C: TDS(total dissolved solid) concentration; f: 

feed; p: permeate; c: concentration

  앞서 언급했듯이 RO 공정은 RO 현상을 적용한 공정이다. Alkaisi et 

al.(2017)에 따르면 여러 해수담수화 공법 중 약 62%의 비율(Fig. 2.3 참

조)을 차지하여 해수담수화 분야에서 지배적인 공법이라고 할 수 있다. 

  RO 공정은 용액에 삼투압 이상의 기계적인 압력을 가해 물속에

용해된 용질을 반투과성막을 통해 분리 제거하는 것으로 물질 균

형을 식 (2.1)과 같이 나타낼 수 있으며 원수량(Qf)에 대한 생산수

량(Qp)의 비율을 나타낸 회수율(r)은 식 (2.2)와 같이 나타낼 수 있

다. 식 2.1에서 Q와 C는 각각 유량과 농도를 나타내며 소문자 f, p, 

c는 각각 원수, 생산수, 농축수를 나타낸다.
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                           (2.1)




                              (2.2)

Fig. 2.3 The contribution of each desalination process to water production
(Alkaisi et al., 2017).

Notes: RO(reverse osmosis); MED(multi-effects distillation); 
MSF(multi-stage flashing); ED(electro-Dialysis); VC(vapour compression)

 다. 에너지 회수장치를 활용한 에너지 저감

  ERD는 RO 공정에서 발생하는 농축수의 고압에너지를 회수하여 원수

에 전달하는 장치로 기존 RO 공정에서 발생하는 에너지소모량을 저감할

수 있는 기술이다(이병준, 2012). ERD 개발 초기에는 원수 펌프에 농축

수의 고압을 전달하는 방식을 이용하는 turbine type이 일반적이었으나

수리학적 에너지를 기계적 에너지로 전환한 후 다시 수리학적 에너지로

전환하여 효율이 좋지 않았다. 최근에는 에너지 전달 효율을 크게 높인

isobaric type의 ERD 시장을 점유하고 있는 추세이다(윤종섭, 2005).
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 (1) Isobaric type ERD

  Isobaric type의 ERD는 원통형 회전자가 유체의 압력을 다른 유체

로 직접 전달하는 방식이다. 고압의 농축수가 유입되면 회전자가

초당 20회 정도의 속도로 회전하면서 농축수의 에너지를 약 97—98 

% 효율로 원수에 전달한다. 에너지 효율은 높지만, 고압의 농축수

가 회전자의 윤활수로 사용되면서 농축수와 원수가 혼합되므로 미

세하게 원수 농도가 상승된다는 단점이 있다.

 (2) Turbine type ERD

  Turbine type의 ERD는 고압의 농축수가 농축수 부분의 임펠러를

회전시키면 원수 부분의 임펠러가 회전되면서 압력을 전달하는 방

식으로 앞서 소개한 isobaric type에 비해 효율이 낮은 것으로 알려

져 있다(윤종섭, 2005).

 라. 회수율 증가를 통한 에너지 저감

  RO 공정에서 회수율은 생산수량에 원수량을 나눈 값으로 회수율

을 증가시킨다는 의미는 생산수량이 동일한 경우 원수량을 감소시

킨다는 의미로 볼 수 있다. 원수량이 감소하면 취수와 전처리를 위

한 시설 설비 등의 규모가 줄어 에너지소모량이 저감된다. 하지만, 

원수량이 감소된 상태에서 회수율을 높이기 위해서는 RO 막모듈

내에서 투과수량을 높여야 하므로 더 높은 운전압력이 필요하다. 

그리고 회수율을 높이기 위해 RO 막모듈 내 투과수량을 높이면 막

오염 발생을 가속화 할 수 있기 때문에 무작정 회수율을 높일 수도

없다. 그리고 RO 공정 전체 에너지소모량 중 고압펌프 에너지소모

량이 차지하는 비율이 71 %로 취수, 전처리 등 공정에서 에너지소모

량이 저감되더라도 에너지소모량 저감 측면에서 큰 효과를 볼 수 없

다(Voutchkov, 2018). 
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 마. 인버터 조절을 통한 에너지 저감

  RO 공정 에너지소모량 중 가장 높은 비율을 차지하고 있는 고압

펌프에 인버터를 부착하여 에너지를 절감할 수 있는 방법이 있다. 

인버터는 펌프의 회전수를 조절할 수 있는 장치이며, 인버터 조절

을 통해 필요한 압력만큼만 가압을 시켜주는 방법으로 운전을 하

여 에너지를 절감할 수 있다. 선행연구에 의하면 농축수 후단의 제

어 밸브를 활용하여 압력을 조절하는 경우보다 인버터를 활용하는

경우가 약 37%의 에너지를 절감할 수 있다고 알려져 있다(Kim et 

al., 2002). 하지만 인버터 조절을 통한 에너지소모량 저감은 고압펌

프의 에너지소모량 상승을 늦춰주는 것으로 본질적인 에너지소모

량 저감 방법이라고 할 수 없다.

 2.1.3 정삼투 공정 적용을 통한 에너지 저감

  2.1.2절에서는 RO 공정에서 에너지소모량 저감을 위한 방법들에 대해

서 알아보았다. 본 절에서는 FO 공정을 적용하여 RO 공정에서 에너지소

모량을 저감하는 방법인 FO-RO 융합공정에 대한 내용을 다루고자 한다. 

 가. 정삼투 공정

  FO 공정은 분리막을 사이에 두고 고농도 용액인 유도용액(draw 

solution; DS)과 저농도 용액인 원수(feed solution; FS)가 흐를 때, 

FS와 DS의 삼투압차를 구동력으로 하여 저농도 용액의 용매가 고

농도 용액으로 투과되는 공정으로 RO 공정에 비해 상대적으로 에

너지소모량이 낮고 fouling의 영향이 낮다는 장점이 있다. 이러한

장점 덕분에 최근 FO 공정은 하수처리나 담수화와 같은 수처리 분

야뿐 아니라 식품 공정 등과 같은 다양한 분야에 적용하고 이를

상용화하기 위한 연구가 진행되고 있다(Cath et al., 2006).
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 나. 정삼투-역삼투 융합공정

  서론에서 언급했듯이 RO 공정의 에너지 저감을 위한 방법으로 RO 

공정의 원수인 해수를 희석하는 방법이 있다. 해수를 희석하면 삼투압

이 낮아지므로 에너지 저감을 위한 효과적인 방법은 맞지만, 해수를

희석하기 위해서는 담수가 필요하다. 즉, 담수 생산을 위해 담수를 사

용해야한다는 모순이 생긴다. 이러한 부분을 해결하기 위한 방안으로

FO 공정을 도입하여 하수처리장에서 방류기준을 만족하여 방류되는

하수처리수를 FO 공정의 원수로 사용하고 해수를 FO 공정의 유도용

액으로 사용하여 해수를 희석하는 것이다(Fig. 2.4). 하수처리수를 사용

하는 부분이 위해가 될 수도 있지만, FO 공정과 RO 공정을 거치면서

다중으로 여과되기 때문에 수질의 안정성이 높다는 장점도 있다.

Fig. 2.4 Schematic of the FO-RO hybrid system
(Jeon et al., 2016).

Notes: Q: flow rate; C: TDS(total dissolved solid) concentration; f: 
feed; p: permeate; c: concentration; sw: seawater; ww: wastewater; we: 

WWTP(wastewater treatment plant) effluent.

  위에서 언급했듯이 FO 공정을 도입하여 하수처리장에서 방류기

준을 만족하여 방류되는 하수처리수를 FO 공정의 원수로 사용하고

해수를 FO 공정의 유도용액으로 사용하여 해수를 희석해서 RO 공
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정의 원수로 활용해서 RO 공정의 에너지소모량을 감소시키는 공정

을 FO-RO 융합공정이라고 한다. RO 공정으로 유입되는 원수의 유

량과 농도는 아래 식과 같이 나타낼 수 있다.

                          (2.3)

  ×   


               (2.4)

여기서 Qp,FO의 농도는 FO 막에 의해 염이 걸러지기 때문에 거의

순수한 물이라고 볼 수 있다. 그러므로 RO 공정의 원수농도가 낮아

지게 되고 이로 인해 RO 공정의 에너지소모량이 감소되는 것이다.

 다. 정삼투-역삼투 융합공정 선행연구 및 실증 사례

 FO-RO 융합공정은 최신공정으로 국내에서는 세계에서 유일하게

생산수량 1,000 m3/d 규모의 실규모플랜트를 보유하고 있으며, 국내

외 다수의 연구진들에 의해 FO-RO 융합공정 연구가 진행되고 있

다. 아래에는 국내외에서 연구된 FO-RO 융합공정에 대한 선행연구

및 실증 사례들을 정리한 것이다.

 (1) 정삼투-역삼투 융합플랜트 기술개발

  Sohn et al.(2018)은 FO 공정 원수와 유도용액을 각각 하수처리수, 

해수를 사용하는 FO-RO 융합공정 연구를 통해 생산수량 1,000 m3

규모의 실증플랜트를 목표로 하였으며 2019년에 실증플랜트는 설

치 완료된 상태이다. 해당 연구에서는 에너지소모량을 2.5 kWh/m3

을 목표로 하였으며 목표는 달성한 것으로 보고되었다. 그 외 실증

플랜트 운영 시 고려해야 되는 전처리, fouling 현상 등 플랜트 운

영을 원활하게 진행하기 위한 연구들도 병행하여 진행하였다.
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 (2) An optimal design approach of forward osmosis and reverse 

osmosis hybrid process for seawater desalination

  Jeon et al.(2016)은 RO 공정의 회수율과 FO 공정의 투과수량을

조절하면서 FO-RO 융합공정에서 최적의 조건을 찾는 연구를 시뮬

레이션을 통해 수행하였다. Fig. 2.5는 FO 공정의 투과수량(Qp,FO)에

따른 RO 공정의 회수율(rRO)과 에너지소모량(ERO)를 나타낸 그림이

다. FO 공정 부분에서는 단순히 투과수량만 높이면서 물질균형을

통해 RO 공정 원수의 농도를 결정하였고 RO 공정은 RO막 제조사

에서 제공하는 공정 설계 프로그램으로 설계하였다. 

Fig. 2.5 The effect of the FO permeate flow rate on the optimal RO 
recovery and the RO energy consumption(Jeon et al., 2016).

  Fig. 2.5에서 볼 수 있듯이 FO 공정 투과수량(Qp,FO)은 0에서 1,600 

m3/d까지 변동시키고 RO 공정 회수율은 38.3—66.7%로 변동시키면서

RO 공정 에너지소모량을 확인하였다. RO 공정 에너지소모량 계산

시 온도는 5, 25 ℃ 두 가지 경우를 고려했으며, 5 ℃일 때 RO 공정

에너지소모량 범위는 2.41—3.86 kWh/m3이고 25 ℃일 때는 1.86—3.49 

kWh/m3으로 계산되어 최소 에너지소모량은 1.86 kWh/m3 이다.
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 (3) Comparison between Forward Osmosis-Reverse Osmosis and 

Reverse Osmosis processes for seawater desalination

  Altaee et al.(2014)은 FO-RO 융합공정을 통한 해수담수화 진행

시 FO 공정의 유도용액 종류를 변동시키면서 성능을 확인하는 연

구를 시뮬레이션을 통해 수행하였다. 유도용액은 NaCl과 MgCl2를

사용하였으며 시뮬레이션은 위 연구를 진행한 연구진들이 자체 개

발한 프로그램을 사용하였다. Fig. 2.6은 유도용액의 종류와 농도별

로 RO 회수율 변화(%Re)에 따른 전체 에너지소모량(Est)과 FO 공

정 에너지소모량의 비율(%Es-FO)을 나타낸 것이다. FO-RO 융합공

정에서 RO 공정의 에너지소모량은 회수율에 따라 약 3—11 kWh/m3

의 범위로 계산되었으며 FO 공정의 에너지소모량이 FO-RO 융합공

정 전체 에너지소모량에서 차지하는 비율은 2—4%로 계산되었다.

Fig. 2.6 Energy in RO and FO–RO hybrid systems at different 
recovery rates (Altaee et al., 2014).

 (4) Indirect desalination of Red Sea water with forward osmosis and 

low pressure reverse osmosis for water reuse

  Yangali-Quintanilla et al.(2011)은 FO 공정 원수와 유도용액을 각
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각 하수처리수, 해수를 사용하는 FO-RO 융합공정 에너지소모량을

시뮬레이션을 통해 연구하였으며, 랩스케일 실험을 통해 FO 막의

오염 진행에 대한 평가와 세척 후 오염에 대한 회복정도를 연구하

였다. 시뮬레이션을 통해 RO 공정 에너지를 2.5 kWh/m3까지 감소

시킬 수 있는 것으로 계산되었다. 사용된 FO 막 면적은 139 cm2으

로 랩스케일 실험을 14일 동안 진행한 결과 FO 막에서 막오염은

거의 발생하지 않았으며 공기세척(air scouring)을 통해 초기 FO 공

정 투과수량 대비 98.8%를 회복할 수 있다는 결과를 보여줬다.

 (5) An optimization strategy for a forward osmosis-reverse osmosis 

hybrid process for wastewater reuse and seawater desalination: A 

modeling study

  Seo et al.(2019)은 FO 공정 원수와 유도용액을 각각 하수처리수, 

해수를 사용하는 FO-RO 융합공정에서 다양한 변수에 따라 변경되

는 결과들을 모델링을 통해 연구하였다. FO 막모듈로 유량이 유입

된 후 운전이 진행된 길이(즉, FO 모듈 길이 또는 개수; distance 

from FO inlet), RO 막모듈로 유량이 유입된 후 운전이 진행된 길

이(즉, RO 모듈 길이 또는 개수; distance from RO inlet) 변화에 따

른 플럭스, 농도 변화를 시뮬레이션 하였다. 그리고 RO 공정 압력

을 변경하면서 최소 에너지소모량(1.37 kWh/m3)을 계산하였다.

 (6) Hybrid forward osmosis-reverse osmosis for wastewater reuse and 

seawater desalination: Understanding the optimal feed solution to 

minimise fouling

  Volpin et al.(2018)은 FO 공정 원수와 유도용액을 각각 하수처리

수, 해수를 사용하는 FO-RO 융합공정에서 FO 막오염(fouling)에 대

한 연구를 진행하였다. 원수를 변경하면서 FO 랩스케일 실험을 진
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행하여 물질 별 성능에 미치는 영향을 분석하였다. 원수는 DI water 

(deionized water), 1차 하수처리수, 2차 하수처리수 등을 활용하였다.

2.2. 정삼투 공정 모델

  FO 공정의 수투과플럭스(Jw)와 염투과플럭스(Js)를 예측할 수 있

는 모델을 FO 공정 모델이라고 한다. Jw와 Js는 각각 단위막면적

당 물과 염이 막을 투과하는 속도이다. Kim et al.(2014)에 따르면

FO막의 성능인자인 수투과도(water permeability, A), 염투과도(solute 

permeability, B), 지지층의 염확산 저항성(solute resistivity for 

diffusion, KICP)값들과 농도분극 현상에 대한 수식으로 Jw와 Js를 예

측할 수 있다고 알려져 있다. 본 절에서는 FO막의 성능인자와 농

도분극 현상에 대한 수식으로 FO 공정 모델 개발 방법에 대한 내

용을 다루도록 한다.

 2.2.1. 농도분극 현상

  농도분극 현상(concentration polarization)은 FO막의 내외부에서 발

생하는 내부농도분극현상(internal concentration polarization; ICP)과

외부농도분극현상(external concentration polarization; ECP)으로 나눌

수 있다. FO 공정에서 농도분극 현상은 저농도 용액이 막을 투과

하면서 막 표면상에서 막에 의해 저지된 용질이 축적되어 발생하

는 분극현상과 고농도 용액 속의 용질이 확산에 의해 원수 측으로

투과하여 FO 공정의 구동력인 삼투압 차이를 감소시키는 현상을

말한다. 즉, 저농도 용액과 고농도 용액의 농도차(즉, 삼투압 차이)

를 구동력으로 하는 FO 공정에서 농도분극 현상은 매우 중요한 요

소라고 할 수 있다.

  Fig. 2.7은 FO막의 ICP와 ECP의 개념을 나타낸 그림이다. c1과 c5

는 초기 FS와 DS의 농도를 나타내며, ECP의 영향을 고려한 c2와



- 19 -

c4는 원수와 맞닿은 활성층(active layer) 표면 및 유도용액과 맞닿은

지지층(support layer) 표면의 농도를 나타낸다. c3은 활성층과 지지

층이 만나는 부분에서 ICP의 영향을 반영한 농도이다.  는 초기

FS와 DS 농도로 인한 삼투압차를 의미하며, 는 활성층의 양

쪽 표면사이의 삼투압차를 의미한다.

Fig. 2.7 Schematic diagram of concentration polarization effect across 
FO membrane(Loeb et al., 1997).

  원수가 활성층에 닿았을 때 ICP의 영향은 다음과 같은 수식으로

표현할 수 있다(Loeb et al., 1997).

 


 


                 (2.5)

  Jw는 물리적인 가압이 없다면  
 

로 나타낼 수 있으므로

화학적 삼투압차만을 이용한 정삼투 운영조건에서의 염확산 저항
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성(KICP)은 다음 수식과 같이 얻어진다.

 





                   (2.6)

  Cath et al.(2006)에 의하면 KICP는 다음 수식으로도 표현할 수 있

다.

 





                      (2.7)

여기서 , , 는 각각 FO막의 두께, 굴곡도, 기공도를 의미하며, 

는 확산계수(18℃일 때 NaCl의 경우 확산계수는 1.28 × 10-9 m2/s)

이다. 그리고 는 지지층의 구조계수(structural parameter)로 으

로 나타낼 수 있다. 
과

는 c3과c4의 농도로 인해 발생하는 삼투

압을 의미하고 농도별 삼투압은 직접 삼투압을 측정할 수도 있지

만 본 연구에서는 농도별 삼투압을 알 수 있는 프로그램인 OLI 

Stream Analyzer software(OLI systems, Inc., Morris Plains, NJ)를 이

용하여 결정하였다.

 2.2.2. 정삼투막의 성능인자 도출 방법

  기존의 FO막 성능인자를 결정하기 위해서는 RO 실험을 통해 수

투과도(A) 값과 염투과도(B) 값을 결정하며, FO 실험으로 지지층의

염확산 저항성(KICP)을 결정하였다. 그러나 기존의 RO 실험으로 A, 

B 값을 구하는 방법은 물리적인 가압을 통해 구하기 때문에 신뢰

할만한 FO막의 성능인자를 도출하지 못할 수도 있다. 그래서 Lee 

et al.(2016)은 FO실험만으로 A, B, KICP값을 구할 수 있는 방법을

제시하였고 본 문헌에서는 이 방법을 적용하여 성능인자(A, B, 

KICP)를 도출하였다.
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  Lee et al.(2016)은 FO막을 가압하는 대신에 FO 실험의 수투과플

럭스(Jw)와 염투과플럭스(Js)만을 이요하여 다음 수식과 같은 최적화

문제를 풀어냄으로써 FO막의 성능을 평가하는 방법을 도출하였다.

                (2.8)

여기서  는 최적값을 찾기 위한 수투과도(A)에 대한 함수고, 

 는 염확산 저항성(KICP)의 정규화 된 표준편차

(normalized standard deviation, NSTD)이다. 동일한 유도용질과 FO막

을 사용했다면 KICP값은 일정하므로 KICP의 표준편차 값도 최소가

되어야 한다.  값이 최소일 때의 A값이 FO막의 성능인자

로 결정된다(Fig. 2.8 참고). 최적화 문제를 풀기 위해서는 Microsoft 

Excel 해찾기 기능의 진화(evolutionary) 알고리즘을 사용하였다. 

Fig. 2.8 Determination of (a) water and (b) salt permeability
(Phillip et al., 2010).

  이렇게 A값이 결정되면 다음 수식을 통해 B값을 결정할 수 있다

(Kim, 2014; Park et al., 2015; Phillip et al., 2010).




                           (2.9)
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여기서 는 Fig. 2.8과 같이 실험결과 값의 기울기로 결정되고, 

는 van’t Hoff 계수(NaCl의 경우   ), 는 기체상수, 는 절대

온도이다. 이렇게 A, B값을 구하면 수식 2.7로 KICP를 구할 수 있다. 

이러한 과정을 다양한 DS 농도에서 실시하여 평균 KICP를 구해서

막의 성능인자로 활용한다.

  본 장에서는 막 성능인자와 농도분극 현상을 나타내는 수식으로

Jw와 Js를 예측할 수 있는 모델을 만드는 방법론에 대해서 다루었

다. 위에서 언급한 방법으로 FO막의 성능인자(A, B, KICP)를 도출했

다면 Jw는 수식 2.9로 예측할 수 있으며, Jw가 정해졌으므로 Js는 수

식 2.9로 예측 값을 구할 수 있다. 본 연구에서는 막 면적을 고려

하지 않고 농도분극 현상으로만 개발된 모델을 농도분극 모델이라

명명하고 이는 3.1절에서 더 자세히 다루기로 한다.

2.3. 탄소배출량

 2.3.1. 탄소배출량 개요

  탄소배출량이란 환경 부하의 사고 방식으로부터 화석 연료, 폐기

물 등의 연소나 시멘트 제조 등에 따라 배출되는 이산화탄소의 양

을 중량으로 표시한 것으로 세계적으로 탄소배출량이 확대됨에 따

라 관심이 높아지고 있다. 탄소배출량을 저감시키기 위해 경제성장

과 전력소비량, 탄소배출량 간의 인과관계에 대한 분석이 1990년대

후반 이후 많이 이루어지고 있는 실정이다. 특히 세계 각국 정부의

환경규제가 실시되면서 녹색성장(green growth)이 강조되어 왔다. 

녹색성장이란 산업혁명 이후 경제발전의 핵심자원이었던 석탄, 석

유 등과 같은 화석연료의 사용으로 인해 오염된 환경을 보호하면

서 경제성장을 이루기 위한 정책 방향이다. 이처럼 탄소배출량은

세계적으로 높은 관심을 사고 있기 때문에 본 연구에서도 탄소배

출량 분석을 실시하였다.
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 2.3.2. 막여과 공정의 탄소배출량 선행 연구 사례

  앞서 언급했듯이 탄소배출량 저감을 위한 노력은 전세계적으로

관심을 가지고 있다. 본 연구는 FO-RO 융합공정이라는 새로운 막

여과 공정의 에너지소모량과 탄소배출량 분석을 진행하는 것이다. 

그러므로 막여과 공정의 탄소배출량에 대한 연구를 진행한 사례들

을 아래와 같이 정리하였다.

 (1) Reducing the environmental impacts of reverse osmosis 

desalination by using brackish ground water resources

  Munoz et al.(2008)은 기수인 지하수를 원수로 하는 RO 공정의

탄소배출량에 대한 연구를 진행하였다. RO 공정에서 발생되는 탄

소배출량을 건설부분, 에너지소비량, 세정약품 등을 고려하여 탄소

배출량을 두 종류의 원수(해수, 기수인 지하수) 별로 계산하여 비교

하였다. 해당 연구에서는 전 과정 평가(life cycle assessment, LCA) 

방법을 적용하였으며 원수별로 탄소배출량, 에너지소모량, 농축수

농도 등 다양한 항목들에 대한 비교를 진행하였다.

 (2) Calculation of carbon footprints for water diversion and 

desalination projects

  Liu et al.(2015)은 UAE(United Arab Emirates)의 담수플랜트의 탄

소배출량에 대한 연구를 진행하였다. 담수플랜트는 multi-stage 

flash(MSF), multiple effect distillation(MED), RO 공정으로 담수를 생

산하는 3개의 플랜트에 대해서 연구를 진행하였다. 해당 연구에서

는 실제로 측정된 전력량을 기반으로 에너지소모량에 대한 탄소배

출량을 계산하였고, 건설에 대한 탄소배출량은 에너지소모량에 대

한 탄소배출량의 10%로 가정하여 연구를 진행하였다. MSF, MED, 
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RO 공정에서 발생하는 총 탄소배출량은 각각 2.988, 1.280, 2.562 

kgCO2로 계산되었다.  

 (3) The carbon footprint of desalination(An input-output analysis of 

seawater reverse osmosis desalination in Australia for 2005–2015)

  Heihsel et al.(2019)은 호주 내 RO 공정이 적용된 해수담수화 플

랜트의 탄소배출량에 대한 연구를 진행하였다. Table 2.1과 2.2는

각각 운영 및 건설 시 발생하는 탄소배출량과 호주 내 RO 공정이

적용된 해수담수화 플랜트의 용량을 정리한 것이다. 이를 활용하여

생산수량 1 m3당 발생하는 탄소배출량은 0.55 kgCO2/m3으로 계산

되었으며, 이는 곧 RO 공정에서 발생되는 생산수량에 따른 탄소배

출량이라고 할 수 있다.

Table 2.1 Carbon emission due to opex and capex of desalination in 
Australia

Year

CO2e effects caused by capex CO2e effects caused by opex
Direct 
effect

Indirect 
effect

Total 
effect

Direct 
effect

Indirect 
effect

Total 
effect

[kt CO2e] [kt CO2e]
2005 21 20 41 0 0 0
2006 50 48 99 8 5 13
2007 100 95 195 17 12 28
2008 158 141 299 19 13 32
2009 286 309 595 58 30 89
2010 375 445 820 155 62 217
2011 311 397 708 229 88 317
2012 159 216 375 544 215 759
2013 16 15 31 882 356 1239
2014 0 0 0 854 353 1207
2015 0 0 0 845 349 1193

Ref: Heihsel et al., 2019
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Table 2.2 Capacity, location, award year, online year for each 
desalination plant

Desalination plant Capacity 
[m3/d] Location Award 

year
Online 

year
Victorian Desalination Plant 444,000 Victoria 2009 2012

Port Stanvac 274,000 South 
Australia 2009 2012

Sydney Desalination 
Plant(Kurnell) 250,000 New South 

Wales 2007 2010

Kwinana 143,700 Western 
Australia 2005 2006

Southern Seawater 
Desalination plant 140,000 Western 

Australia 2009 2011

Sino Iron Ore Project, Cape 
Preston 140,000 Western 

Australia 2008 2012

Southern Seawater 
Desalination plant (expansion) 140,000 Western 

Australia 2011 2013

Tugun (Gold Coast) 133,000 Queensland 2006 2009
Browse downstream 

engineering processes 10,560 Western 
Australia 2011 2012

Agnes Water Integrated Water 
Project 7,500 Queensland 2008 2011

Bechtel Wheatstone 
construction 7,500 Western 

Australia 2012 2012

Onslow 7,500 Western 
Australia 2013 2013

Gorgon 7,000 Western 
Australia 2010 2012

Curtis LNG Project 5,000 Queensland 2010 2011

Jabiru 5,000 Northern 
Territory 2006 2007

Bechtel Wheatstone 
compaction 4,500 Western 

Australia 2011 2012

Onslow 4,500 Western 
Australia 2013 2013

Onesteel Whyalla Plant 4,100 South 
Australia 2010 2011

Penrice 4,050 South 
Australia 2005 2006

Forescue Metals Group Port 
Headland 4,000 Western 

Australia 2011 2012

Ref: Heihsel et al., 2019
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제3장 정삼투 모듈 모델 개발

  본 연구의 목적은 정삼투-역삼투 융합공정의 에너지소모량과 탄

소배출량을 계산하여 RO 단독공정과 비교분석하는 것으로 FO 모

듈 성능을 예측할 수 있는 모델이 필수적이다. 서론에서 언급했듯

이 FO 모듈 모델 연구를 진행하고 있지만, FO 공정 설계에 사용할

수 있도록 공개된 모델은 아직 존재하지 않으므로 자체적으로 FO 

모듈 모델을 개발하여 사용하였다. 본 연구에서는 모듈 성능에 영향

을 주는 인자들을 분석(Jeon et al., 2017a)한 후 이를 활용하여 예측 정

확도가 높은 FO 모듈 모델을 개발(Jeon et al., 2018)하는 과정들을 본

장에서 다루었다.

3.1. 기본 정삼투 모듈 모델 개발

  2.2.2절에서 언급했듯이 FO 모델의 기본 형태는 농도분극 현상만

을 고려한 모델로 막면적을 고려하지 않은 1차원 형태라고 할 수

있다. 본 장에서는 먼저 1차원 형태인 농도분극 모델을 구현 및 검

증한 후 농도분극 모델의 모듈 예측 성능을 평가하였다. 그리고 농

도분극 모델의 모듈 예측 성능 평가 후 모듈의 성능을 잘 예측할

수 있도록 모듈 스케일로 스케일업 된 기본 FO 모듈 모델(이하 스

케일업 모델)을 개발하였다.

 3.1.1. 농도분극 모델

  앞서 언급했듯이 농도분극 모델이란 FO의 막면적을 고려하지 않

은 1차원 형태의 모델로 다양한 연구진들에 의해 연구가 진행되어

왔다. 이렇듯 공표된 수식들만 가지고 모델(본 연구에서는 농도분

극 모델이라 명명함)을 만들었기 때문에 구현이라는 표현을 사용하

였다. 2.2.2절에서 언급된 수식 2.6에 따르면 농도분극 모델을 구현
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하기 위해서는 막 성능인자인 수투과도(water permeability, A), 염투

과도(solute permeability, B), 지지층의 염확산 저항성(solute resistivity 

for diffusion, KICP)값을 구하는 과정이 필수적이다. 이 세 가지 성능

인자로 FO의 수투과플럭스(Jw)와 염투과플럭스(Js)를 예측할 수 있

다(Kim et al., 2014). 2.2.2절에서 언급했듯이 Lee et al.(2016)은 랩

스케일 FO 실험으로 성능인자들을 도출하는 방법을 제안하였는데, 

본 연구에서는 이를 참고하여 성능인자들을 도출하였다.

가. 랩스케일 정삼투 실험 방법

  FO막의 성능인자(A, B, KICP)를 구하기 위한 랩스케일 실험은 쿠

폰(coupon)막으로 수행하였으며, 쿠폰막은 랩스케일 규모 실험에 사

용되는 작은 면적의 막을 대표하는 용어라고 할 수 있다. 랩스케일

FO 실험을 진행하는 연구별로 다양한 면적의 쿠폰막을 사용하며, 

본 연구에서 사용한 쿠폰막의 면적은 0.0066 m2이다. FO 쿠폰막은

본 연구에서 사용할 모듈인 Toray Chemical Korea Inc.사의 FO8040

과 동일한 재질과 사양(즉, 성능인자)을 가지는 막을 사용하였다. 

Fig. 3.1은 FO 쿠폰막 실험 장치 모식도이다. 쿠폰막이 거치되는

FO cell은 동일한 크기와 높이를 가진 두 개의 채널(물이 흐르는

유로)이 있으며 각 채널마다 FS와 DS가 흐르도록 구성되어 있다. 

채널의 길이, 너비, 높이는 각각 0.11, 0.06, 0.001 m로 채널유속

(crossflow velocity)을 계산하기 위한 채널면적은 6.0 × 10-5 m2이다. 

채널유속 설정은 기어펌프(Longer pump사의 WT3000-FA)를 이용하

여 0.25 m/s가 되도록 유량을 흘려주었으며 온도는 온도조절기

(chiller)를 활용하여 23 ℃로 유지하였다. 랩스케일 실험 시 FO cell 

내 채널 모두 mesh형 spacer를 설치하여 cell 내부의 여유 공간을

채워 막을 고정하고 채널 내부에서 난류를 생성하도록 하였다.

  FO 쿠폰막 실험 시 FS는 deionized water(DI water)를 사용하였고, 

DS는 DI water에 공업용으로 정제된 NaCl(OCI Co. LTD., China)을
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용해시켜 농도를 조절하였다. DS농도는 DI water는 연구실에서 직

접 만든 장치로 제조하였다. DI water 제조 공정으로는 활성탄(신한

에이엠(주)사의 활성탄필터), RO(Dow chemical사의 TW30-1812-50), 

이온교환수지(Dow chemical사의 MR 450 UPW) 순서로 구성되어

있다. 유량을 흘려주기 시작한 후 장치가 안정화 되면 DS의 증가

하는 무게를 저울(A&D사의 FX-6000i)로 측정하여 Jw를 계산하였다. 

Js는 FS의 전기전도도를 5분 간격으로 측정하여 계산하였다.

Fig. 3.1 Schematic diagram of FO lab-scale tester.

나. 농도분극 모델 구현 및 랩스케일 실험 데이터와 비교 검증

  앞서 강조하였듯이 농도분극 모델 구현을 위해서는 FO막의 성능

인자(A, B, KICP)를 아는 것이 매우 중요하다. FO막 성능인자를 구

하기 위한 방법은 2.2.2절에서 언급하였듯이 DS농도를 변화시켜가

면서(본 연구의 경우 250—1,000 mol/m3) FO 실험을 실시하여 Jw와

Js의 실험데이터 얻은 후 이를 활용하여 성능인자를 계산하였다. 

계산된 성능인자는 A값의 경우 18℃ 기준 (1.59 ± 0.23) × 10-11 
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m/sPa로 계산되었다. B값은 2.2.2절의 수식 2.9에 의해 (3.87 ± 0.90) 

× 10-7 m/s로 계산되었으며, KICP값은 수식 2.9에 의해 1.79 × 105 

s/m로 계산되었다. 그리고 수식 2.6과 2.9를 활용하여 Jw와 Js를 계

산할 수 있는 농도분극 모델을 개발하였다.

  Fig. 3.2는 앞서 FO막의 성능인자를 구하기 위해 실시한 실험과

개발한 농도분극 모델의 Jw와 Js를 비교한 그림이다. 

Fig. 3.2 The comparison between the experimental and modeling data: 
(a) water flux and (b) solute flux.

  Jw와 Js 모두 모델의 결과 값이 실험값을 잘 맞추는 것을 확인할 수

있으며 이는 FO막 성능인자의 신뢰도가 높다는 의미로도 볼 수 있다.
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 3.1.2. 스케일업 모델의 필요성

  3.1.1절에서는 농도분극 모델을 개발한 후 모델로 계산한 플럭스

값과 랩스케일(쿠폰막) 실험 플럭스 값을 비교 검증하였으며, 랩스

케일에서는 농도분극 모델의 예측성능이 우수하다는 것을 확인하

였다. 하지만 앞서 언급했듯이 본 연구에서는 FO 모듈의 성능 예

측 가능 여부가 중요하다. Jeon et al.(2018)에 따르면 FO 모듈의 실

험플럭스 값은 FO 쿠폰막의 실험플럭스 값보다 낮다. 이는 모듈의

유효 막면적이 쿠폰막보다 훨씬 커서 여과수량이 무시할 수 없을

정도로 많아지기 때문이다. DS는 FO막을 투과한 여과수를 받아들

여 희석되고, 반대로 FS는 여과수를 잃었기 때문에 부피가 줄어들

어 농축된다. 이로 인해, DS의 농도가 감소하고 FS의 농도가 증가

하여 FO 공정의 구동력인 DS-FS 간 삼투압차이가 감소하게 된다. 

따라서, FO 모듈 실험 시에는 쿠폰막 실험 대비 동일한 DS 농도에

대한 수투과플럭스(Jw)가 작아질 것으로 예상된다. 동일한 유속 조

건에서 FO모듈(Toray Chemical Korea Inc.사의 FO8040)의 실험결과

와 농도분극 모델의 결과를 나타낸 Fig.3.3은 그 경향을 잘 보여주

고 있으며, 이는 곧 농도분극 모델로는 모듈의 Jw를 예측하기는 어

렵다는 의미로도 볼 수 있다. 하지만 Fig. 3.3의 모듈 실험 Jw와 농

도분극 모델에서 예측한 Jw차이는 단순히 FS농축 및 DS희석 현상

만으로 발생한 것이라고 보기 어렵다. 우선 Fig. 3.3의 모듈 실험에

서 FS의 경우는 순수가 사용되었기 때문에 FS 농축 효과는 없다. 

DS 농도 1,000 mol/m3인 경우 모듈의 실험플럭스(21.4 L/m2h)보다

500 mol/m3인 경우의 쿠폰막 실험플럭스(23.4 L/m2h)가 더 높다. 만

약 막 모듈 내부의 DS 농도가 500 mol/m3 보다 낮다면 이 현상을

막 모듈 내 DS 희석 효과로 설명할 수 있다. 그러나 Fig 3.3의 막

모듈 외부로 배출되는 희석된 DS의 농도가 약 700 mol/m3로 막모

듈 내부의 평균 DS 농도가 500 mol/m3보다 높기 때문에, 막 모듈



- 31 -

과 쿠폰막의 플럭스 차이를 스케일업(쿠폰막에서 모듈로 규모를 확

대하는 것)에 따른 DS 희석 효과라고 볼 수 없다.

Fig. 3.3 Comparison between module flux(experiment) and 
coupon flux(model).

  Fig. 3.4는 본 연구에서 사용할 FO8040 모듈의 FS와 DS의 흐름

체계와 주요 재원이다. 유로 길이가 짧고, 단순하게 평판형 구조로

되어 있는 쿠폰막의 경우와 달리, FO8040 모듈은 와권형 타입의

(spiral wound type) 모듈로 유로 길이가 길고 Fig. 3.4에 묘사된 바

와 같이 DS 유로의 경우 흐름이 U자형으로 복잡하게 설계되어 있

다. 이로 인해 유효 막면적이 100% 활용되기가 어려울 가능성이

있다. 또한, 유로길이가 길면 흐름이 진행되면서 수두 손실이 발생

하여 모듈 내에서 막 위치별로 다양한 막간차압이 발생하여 플럭

스에 영향을 미칠 수도 있다. 따라서, FO 막 모듈의 성능 데이터는

모듈의 형태와 크기에 따라 달라질 수 있다. 그러므로 다음 절에서

는 모듈 성능을 높은 정확도로 예측할 수 있는 기본 FO 모듈 모델

(스케일업 모델)을 개발하고자 한다.
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Fig. 3.4 FO8040 module manufactured by Toray Chemical Korea, Inc..

 3.1.3. 기본 정삼투 모듈 모델(스케일업 모델)

  3.1.1절과 3.1.2절에서는 농도분극 모델 구현 및 검증을 진행하였

고 농도분극 모델로는 모듈의 성능을 예측하기 어렵기 때문에 모

듈 모델의 필요성에 대한 내용을 다루었다.

  3.1.2절에서 언급했듯이 실제 FO 설계에는 모듈이 사용되며, 모

듈은 FS 농축과 DS 희석으로 인해 삼투압차이가 감소하게 된다. 

따라서 농도분극 모델로 모듈 설계를 진행하면 FO 모듈의 성능이

과대평가 될 가능성이 매우 높기 때문에 모듈을 예측할 수 있도록

스케일업 된 모델이 필요하다.

  기본 FO 모듈 모델을 간단하게 개발하는 방법은 다음과 같다. 

농도분극 모델에서 막의 형태는 평판형이며 FS와 DS는 각 채널을

따라 평행하게 흐른다고 가정한 후 원하는 막면적 만큼 면적을 확

대해서 개발하는 방법으로 이를 스케일업 모델이라고 명명하기로 한
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다. 그러나 Fig. 3.4에서 확인할 수 있듯이 와권형 FO 모듈에서 FS와

DS의 실제 흐름 패턴은 위 가정(서로 평행하게 흐름)처럼 간단하지

않으므로 FS와 DS가 모듈 내부 채널에서 일정하게 분산되어 있는지

확실하지 않다. 따라서 쉽고 안정적인 설계를 하기 위해 단순하고

예측성능이 좋은 FO 모듈 모델(스케일업 모델)이 필요하다. 

  스케일업 모델은 앞서 언급했듯이 3.1.1절에서 다룬 농도분극 모

델에서 막을 평판으로 가정한 후 막면적을 증가시키는 방법으로 개발

하였다. 일반적인 ICP와 ECP 현상을 설명하는 Fig. 2.7과 같이 FO 모

듈에서의 막과 FS, DS도 1차원이라고 가정하였다. Fig. 2.7에 나타

나있는 수투과플럭스(Jw), 염투과플럭스(Js), FS와 DS의 압력(PFS와

PDS), 농도(c1, c2, c3, c4, c5), 삼투압( ,  ,  ,  , )은 Fig. 3.5와

같이 단순화 된 FO 모듈에서 얻은 모듈의 평균 파라미터로 보기로

하였다.

Fig. 3.5 Schematic of a simplified FO module.

  FO 모듈에서 FS와 DS는 분리된 각각의 채널로 흐르는데, FS와

DS의 삼투압 차이로 인해 FS의 순수한 물은 막을 투과하여 DS로

이동하고 DS에 존재하는 염은 확산현상에 의해 FS로 넘어오게 된

다. 즉, FS와 DS는 각각의 채널을 흐르는 동안 FS는 농축되고 DS

는 희석된 상태로 모듈에서 나오게 된다. Fig. 3.5는 FO 모듈을 확

대한 그림으로 Q, P, C는 각각 유량, 압력, 농도를 의미하고 f, d, 
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c, dd는 각각 FS, DS, 농축된 FS(concentrate), 희석된 DS(diluted DS)

를 의미하며 FS와 DS의 물질균형(mass balance)은 다음 수식과 같

다.

                     (3.1)

                      (3.2)

                   (3.3)

                   (3.4)

  여기서, Am은 유효막면적(15.3 m2)이며 모듈의 평균 파라미터는

다음과 같이 나타낼 수 있다.

 

                      (3.5)

 

                     (3.6)

  




           (3.7)

 







          (3.8)

 




 


          (3.9)

  여기서,  , U, A, , H는 각각 FS와 DS 사이의 막간차압

(transmembrane pressure; TMP), 채널 내 유속, 채널 내 유로의 단면

적(cross-sectional area), 채널 내 스페이서가 차지하는 비율, 채널 높

이(Hf = 0.81 mm, Hd = 1.62 mm)이다. 그리고 FS와 DS 첨자는 각

각 FS 와 DS 채널에서의 평균 값을 나타낸다. FS 채널의 너비는

모듈 리프(와권형 모듈에 감기는 평면형태의 막)의 너비와 같고(= 
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w(1.255 m)) DS 채널의 넓이는 모듈 길이의 절반(= l/2(0.508 m))이

다(Fig. 3.4 참조).

  위와 같이 모듈의 평균 파라미터들이 설정되었다면, 다음 단계는

이러한 변수와 ICP, ECP 모델을 활용하여 수투과플럭스(Jw) 및 염

투과플럭스(Js)를 결정하는 것이다. Jw는 식 3.10(Park et al., 2015; 

Kim, 2014)와 같이 유효 삼투압()과 TMP의 함수로 나타낼 수

있다.

           (3.10)

  여기서 A는 앞서 언급한 수투과도(water permeability, A)이다. 그

리고 가 존재한다고 가정한다면 Js는 수식 3.11과 같이 표현할

수 있다.

  


          (3.11)

  여기서 B,  , Rg, T는 각각 FO 막의 염투과도(solute permeability, 

B), van't Hoff 계수 (예 : NaCl의 경우   = 2,   = RgTc), 기체상

수, 절대온도이다. ICP(내부농도분극)는 수식 3.12(2.2장의 수식 2.5)

로 설명할 수 있다.

 


 

                (3.12)

  여기서 KICP는 지지층의 염확산 저항성을 나타내고(KICP=S/D, S는

지지층의 구조계수(structural parameter)이고 Ds는 확산계수(18℃일 때

NaCl의 경우 확산계수는 1.28 × 10-9 m2/s)이다.) A(수투과도), B(염

투과도)값은 3.1.1절에서 언급했듯이 각각 18℃ 기준 (1.59 ± 0.23) × 
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10-11 m/sPa, (3.87 ± 0.90) × 10-7 m/s의 값을 사용하였으며 S는 280 

± 35 이다. 

  한편 ECP(외부농도분극)현상에 따르면 c4는 c5보다 낮고 c2는 c1

보다 높으며(2.2절의 Fig. 2.7 참조) 이를 수식으로 나타내면 수식

3.13, 3.14와 같다.

ECP in the DS side:    ln

             (3.13)

    ECP in the FS side:    ln

              (3.14)

  그리고 여기서 kd와 kf는 DS와 FS의 물질전달계수로 수식 3.15와

같이 표현할 수 있다.

 ∙                      (3.15)

  여기서 Ds는 확산계수, Sh는 셔우드수(sherwood number), dH는 유

체역학적 변수(dH = 2WH/(W+H)로 나타낼 수 있으며 W와 H는 각

각 채널의 너비와 높이이다.)이다. 셔우드수는 물질의 흐름을 무차

원화한 수치로 레이놀즈수(Re)와 슈미트수(Sc)와 상관된다. 그리고

FO 모듈 채널내에는 스페이서가 삽입되었으므로 셔우드수 계산 시

난류(turbulent flow)수식을 사용하였다(수식 (3.16) 참조).

                   (3.16)

  여기서 Re는 레이놀즈수(Re 로 나타낼 수 있으며 과는

각각 밀도와 동점성계수를 나타낸다.)이고 Sc는 슈미트수(Sc

  )이다.

  본 절에서 언급한 모든 수식은 모듈의 평균 수투과플럭스(Jw)와
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염투과플럭스(Js)를 계산하기 위해서 사용되고, 이러한 수식들은 모

두 Microsoft Excel의 해찾기 기능 중 진화 알고리즘에 의해 계산된

다.

 3.1.4. 스케일업 모델 검증

  본 절에서는 스케일업 모델을 검증하기 위해 실제 FO 모듈 실험

을 진행한 후 실험 결과와 스케일업 모델 결과를 비교하였다.

 가. 정삼투 모듈 실험 장치 및 실험 방법

 실험에는 연구실에서 보유하고 있는 8인치 모듈 장치를 사용하였

고 Fig. 3.6은 FO 모듈 실험 장치의 흐름을 묘사한 것이다. Q, C, P

는 각각 유량, 농도, 압력을 나타내며 아래첨자 f, c, d, dd는 각각

FS, 농축된 FS, DS, 희석된 DS를 의미한다.

  실험 시 각 탱크로부터 FS와 DS가 유입되고 각각의 탱크(400L)

로 순환되면서 FS가 농축되고 DS가 희석된다. 원수 유량(Qf), 농축

된원수(concentrate) 유량(Qc), 원수 농도(Cf), 농축된원수 농도(Cc), 유

도용액 유량(Qd), 유도용액 농도(Cd)는 실험 장치의 계기판에 나타

나는 값을 실시간으로 측정하였다. 그리고 희석된 유도용액(diluted 

DS)의 유량(Qdd)과 농도(Cdd)는 모듈 내부의 물질평형 관계에 의해

식 3.17, 3.18로 계산하였다.

                       (3.17)

 

 
                (3.18)
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Fig. 3.6 Experimental setup for FO module flow diagram.

  본 연구에서 사용된 FO 모듈은 Toray Chemical Korea, Inc.의

FO8040을 활용하였다. FO8040은 와권형 모듈로 주요 재원과 FS와

DS의 흐름 체계는 3.1.2절에서 언급했듯이 Fig. 3.4와 같으며 채널

관련 주요 재원은 Table 3.1과 같다. FS와 DS 모두 순수를 사용하

였다. 순수는 수돗물을 원수로 4인치 역삼투 모듈(RE4040-SHN, 

Toray Chemical Korea, Inc)로 생산하였고 수돗물의 염소제거를 위

해서는 NaHSO4(sodium bisulfate, SBS)를 주입하였다. DS의 농도를

조절하기 위한 용질로는 OCI Co. Ltd.의 공업용 정제염화나트륨

(NaCl)을 사용하였고, 수온은 18℃로 설정하였다.

  그리고 각 실험 세트마다 순수로 세척을 실시하여 다음 실험 시

막모듈의 오염에 의한 영향이 발생하지 않도록 하였다.
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Table 3.1. Dimension of FS and DS channels for the FO8040

Feed solution Draw solution
Thickness (cm) 0.081 0.162
Width (cm) 125.5 50.8
Void fraction (%) 60 95
The number of channels 12 12
Cross-sectional area (cm2) 73.19 93.81

  FS와 DS가 막 모듈 내를 흐르면서 각 채널의 유로로 인한 수두

손실 계산을 위해 원수 압력(Pf), 농축된원수 압력(Pc), 유도용액 압

력(Pd), 희석된유도용액 압력(Pdd)을 압력계로 계측하였다. 막모듈의

수투과플럭스(Jw)와 염투과플럭스(Js)는 식 3.19와 3.20으로 계산하였

으며, 다양한 조건에서의 실험을 실시하기 위해 막모듈의 전후단에

설치된 밸브를 조작하여 유량 및 압력조건들을 설정하였다.

 

                    (3.19)

 

                  (3.20)

여기서 Qf와 Cf는 각각 FS 유량과 농도, Qc와 Cc는 농축된 FS의 유량

과 농도, Am는 막면적을 나타내고 FO8040의 막면적은 15.3 m2이다.

  나. 스케일업 모델(Model 1)과 실제 모듈 실험 결과 비교 분석

  3.1.3절에서는 모듈 성능을 예측할 수 있는 스케일업 모델을 개

발하였다. 본 연구에서는 스케일업 모델을 Model 1일고 지칭하기로

하였다. Table 3.2는 운전 조건, 실험 수투과플럭스(Jw,exp), Model 1

의 수투과플럭스(Jw,m1), 예측오차를 포함하여 FO 모듈 실험 12세트

실시한 결과를 나타낸 것이다.
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Table 3.2 Operation conditions, experimental flux(Jw,exp), modeling 
flux(Jw,m1), and NRMSE for each FO module experiment set

Set 
No.

Qf
m3/d

Qd
m3/d



bar
Cf

mol/m3
Cd

mol/m3
Jw,exp
LMH

Jw,m1
LMH

NRMSE
(%)

1 45.36→
42.77

6.62→
7.20

0.33→
0.37 

1.91→
15.63

999.73→
100.01

24.31→
7.84

15.16→
4.82 34.06

2 45.22→
43.49

13.39→
13.82

0.15→
0.18

0.30→
5.33

992.52→
209.73

26.93→
14.90

18.82→
10.28 27.46

3 44.64→
42.77

20.88→
22.32

-0.13→
-0.07

4.15→
53.24

1003.3→
101.09

22.48→
5.88

20.50→
2.89 17.89

4 30.67→
28.94

7.20→
7.20

0.04→
0.06

2.03→
8.70

996.18→
100.04

21.31→
5.69

15.41→
5.51 20.95

5 34.70→
30.38

12.96→
13.54

0.65→
0.86

0.78→
14.42

990.98→
201.43

28.63→
15.42

18.49→
8.66 35.30

6 45.94→
42.91

12.67→
13.25

0.10→
0.15

8.27→
47.27

998.76→
100.58

24.58→
6.14

17.45→
2.91 26.50

7 45.50→
42.48

12.96→
14.11

0.08→
0.14

44.55→
134.96

1000.6→
158.04

20.92→
0.65

14.15→
0.72 32.61

8 21.02→
15.26

7.20→
7.20

1.28→
1.32

0.73→
8.47

1000.80→
107.70

31.37→
10.98

15.42→
5.42 50.19

9 33.84→
29.66

7.20→
7.20

0.90→
0.94

0.66→
5.99

996.49→
100.10

28.62→
13.07

15.64→
5.83 45.49

10 44.35→
43.34

24.77→
26.06

-0.11→
-0.07

6.82→
92.86

1002.18→
202.35

21.44→
7.45

20.89→
4.17 19.77

11 14.83→
14.11

7.20→
7.20

-0.13→
-0.12

4.40→
70.72

990.66→
200.03

18.43→
4.58

14.18→
3.07 28.87

12 29.66→
28.22

13.82→
14.69

-0.03→
-0.01

0.15→
27.14

995.87→
99.52

19.61→
4.31

18.94→
4.47 4.71
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  예측오차는 수식 3.21과 같이 NRMSE(normalized root mean square 

of errors)로 표현하였다.



RMSE
×                 (3.21)

여기서 RMSE는 오차제곱합의 제곱근을, mean은 각 독립변수의 평

균값을 의미한다.

  NRMSE를 제외한 Table 3.2의 셀 내에는 모든 실험 세트(12세트)

의 실험 초기값과 실험 종료 시의 값을 나타내었다. 앞서 언급했듯

이 모듈 실험을 진행하면 각 탱크로부터 FS와 DS가 모듈로 유입되

고 FS는 FO 막을 투과하는 수량을 잃고 DS는 투과수량을 얻게된

다. 그리고 FS와 DS 모두 각각의 탱크로 순환되면서 FS는 농축되

고 DS도 희석되어 Jw도 서서히 감소한다. 게다가 FS는 투과수량을

잃기 때문에 탱크 수위는 낮아지고 DS는 투과수량을 얻기 때문에

탱크 수위는 높아지게 된다. 이러한 수위 변동이 발생하면 수위로

인한 압력이 발상하므로 실험이 진행됨에 따라 FS의 유량(Qf)은 낮

아지고 DS의 유량(Qd)는 높아지게 된다.

   (TMP)는 수식 3.7과 같이 FS 및 DS 채널의 입구와 출구 압

력 평균의 차이(  )로 나타낼 수 있다. Table 3.2에 나타나있

듯이 는 실험 중에 약간 높아지게 되는데, 이는 FS 채널에서는

유량이 줄어들어 채널 내 손실수두가 감소하고 DS 채널에서는 유

량이 늘어나 채널 내 손실수두가 증가하기 때문에 이러한 경향을

보이는 것으로 생각된다. 그리고 5, 8, 9세트 실험의 경우 다른 실

험 세트보다 가 더 높은 것을 볼 수 있는데, 이는 FS쪽 압력을

제어하기 위해 FS측 모듈 후단의 밸브를 일정 각도만큼 닫고 실험

을 진행했기 때문이다.

  NRMSE로 표현되는 예측정확도는 Table 3.2에서 볼 수 있듯이

4.71—50.19%의 범위를 가지며 이는 Model 1의 예측정확도가 좋지

않다고 볼 수 있다. Fig. 3.7은 실험플럭스(Jw,exp)에 따른 Model 1의
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플럭스(Jw,m1)를 나타낸 그림으로 모델에서 예측한 플럭스가 실제

실험에서 얻은 플럭스에 비해 과대 평가하는 경향이 나타남을 확

인할 수 있다.

Fig. 3.7 Comparison between experimental and modeling flux data.

  Fig. 3.8은 모델 오차에 영향을 미치는 인자를 알아보기 위한 그

림이다. Fig. 3.8(a), (b), (c) 각각 FS 유량, DS 유량, TMP에 따른 모

델 오차를 NRMSE로 나타내었다. 3.2절에서 잠깐 언급했듯이 실험

결과와 모델링 결과 사이의 편차는 유체역학적 변수(즉, 유량과 압

력)가 영향을 미치기 때문에 발생했다고 볼 수 있다. 그러므로

NRMSE의 범위가 넓은 것은 FS유량(Qf), DS유량(Qd), 와 관련성

이 높다고 추론할 수 있다. Fig. 3.8에 따르면 Qf, Qd,   중 Qf와

Qd는 경향을 보이지 않고 산발적으로 흩어져있는 반면 는 완벽

하지는 않지만 선형의 그래프를 보이고 있어 가 모델 오차에

미치는 영향이 가장 높다고 할 수 있다.
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Fig. 3.8 Factors affecting the modeling error (NRMSE): 
(a) FS flow rate, (b) DS flow rate and (c) transmembrane pressure.
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3.2. 정삼투 모듈 성능에 영향을 미치는 인자 분석

 3.2.1. 정삼투 모듈 내에서 발생하는 수두 손실

  일반적으로 FO공정을 RO공정과 비교할 때 많이 사용되는 표현

중 하나는 ‘FO 공정은 삼투압을 구동력으로 사용하기 때문에 압력

이 거의 필요하지 않은 공정이다.’라고 표현한다. 연구실(랩스케일) 

규모에서는 맞는 말이다. 하지만, 실제 적용 시에는 RO공정과 마찬

가지로 막 모듈을 여러 개 조합 및 연결하여 원하는 여과 수량을

만족시켜야 하기 때문에, FS나 DS가 흐르는 유로의 길이가 길어지

고, 이로 인한 수두손실이 발생하기 때문에 이를 극복하기 위한 초

기 압력이 필수적이다. 따라서, FO 막 모듈 하나 당 수두손실이 얼

마나 발생하는지에 대한 내용을 파악하는 것이 매우 중요하다.

  Fig. 3.9는 와권형 모듈인 FO8040의 FS, DS 유로에 모두 순수를

흘려주었을 때, 막 모듈 입출구에 걸리는 압력을 FS 측(Fig. 3.9(a))

과 DS 측(Fig. 3.9(b))으로 나누어 정리한 것이다. FS 측에서는 입출

구 차압(Pf ― Pc)이 0.17-0.34 bar 범위, DS 측에서는 입출구 차압(Pd 

― Pdd)이 0.19-0.49 bar 범위에 있다. 유체가 유로를 따라 흐를 때 발

생하는 수두손실은 유속이 증가할수록 커지기 때문에, Fig. 3.9에서

유속이 증가할수록 수두손실에 해당되는 입출구 차압이 증가하는

것을 볼 수 있다. 특이한 사항은 DS 유로의 수두손실이 FS 유로보

다 크다는 것이다(유속이 4 cm/s일 때, FS 유로의 수두손실은 0.23 

bar, DS 유로의 수두손실은 0.37 bar). DS 유로의 수두손실이 FS 유

로의 수두손실보다 큰 이유는 앞서 다룬 Fig. 3.4에서 볼 수 있듯이

FS 유로는 직선형인 반면 DS 유로는 U자형으로 유향이 바뀌면서

수두 손실이 더 발생하게 때문이다. 막 제조사 측에서는 DS 유로

의 두께를 FS 유로보다 2배 더 크게 제작하여(Table 3.1 참고) 수두

손실을 줄여보고자 했지만, 여전히 DS 유로의 수두손실이 더 큰

것으로 나타났다.
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Fig. 3.9 Pressure values at the inlet and outlet of 
(a) FS channel and (b) DS channel.

  FO 막 모듈의 수두손실 데이터는 막 모듈을 직렬로 배열할 때

공급 펌프의 압력을 결정하기 위한 중요한 정보가 된다. 예를 들

어, 모듈 1개의 수두손실이 0.3 bar라고 가정한다면 단순하게 산술

적으로 계산하면 모듈 8개를 직렬연결하기 위해서는 2.4 bar 이상

의 공급 압력이 필요하다는 정보를 얻을 수 있다. 하지만, FO 공정

에서는 FS 유량은 계속 감소하고 DS 유량은 계속 증가하기 때문

에, 후단 모듈로 갈수록 FS 유로의 수두손실은 줄어들게 되고 DS 
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유로의 수두손실은 증가하게 된다. 따라서 첫 단 모듈의 DS 수두

손실이 0.3 bar라면, 8단 직렬연결을 위한 DS 공급 압력은 단순 산

술계산 결과인 2.4 bar를 상회할 것이 자명하므로 주의가 필요하다.

 3.2.2. 막간차압이 정삼투 모듈 성능에 미치는 영향

  3.2.1절에서는 FO 모듈의 기본 실험 결과와 수두손실에 대해서

알아보았다. 본 절에서는 FS와 DS간의 TMP가 FO 모듈 성능에 미

치는 영향에 대해서 알아보고자 한다. Fig. 3.10(a)는 TMP(Pf ― Pd)

가 있는 경우(0.69―0.91 bar)와 없는 경우일 때 농도에 따른 플럭스

(Jw)를 나타낸 그래프로 TMP가 있는 경우의 Jw가 TMP가 없는 경

우보다 더 높은 것을 확인할 수 있으며 그 차이는 8.8―9.9 L/m2h로

나타났다. TMP 유무에 관계없이 두 조건에서 DS 농도가 높을수록

삼투압 차이가 크므로 Jw가 높은 값을 보인다. TMP가 없는 경우에

는 동일한 실험을 2회 반복하여 실험의 신뢰도가 높다는 것을 확

인하였다.

  Fig. 3.10(a)에서 Jw차이가 관찰 된 이유는 모듈 내 TMP에 의해

Jw가 증가( )했다고 볼 수 있으며 이는 FO 막의 수투과도(water 

permeability, A)에 선형으로 비례한다. 그러므로 Fig. 3.10(b)와 같이

TMP가 있을 때와 없을 때의 Jw 차이를 실제 Jw차이( )와 

로 나타내었다. 비슷한 값이 나올 것이라는 예상과는 달리 가

보다 낮았다. 즉, Jw증가하는 이유를 만으로는 설명이 불

가능하다는 의미로도 볼 수 있다. 만약 FS의 압력이 DS 압력보다

더 높은 상태라면 DS 채널이 수축될 가능성이 있어 모듈 성능에

영향을 줄 수도 있다. 그러므로 TMP에 의한 DS 채널 수축 현상을

확인하기 위해 다양한 채널유속과 TMP에 대한 DS 채널에서의 압

력차()에 대한 데이터를 모은 후 확인하였다. 
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Fig. 3.10 Effect of transmembrane pressure on water flux in the spiral 
wound FO module: (a) water flux data as a function of DS 

concentration with/without transmembrane pressure, and (b) the 
comparison between water flux difference (= ) in (a) and pure 

water flux due to transmembrane pressure ( ).

  Fig. 3.11는 DS 채널의 입출구 유속의 평균 DS 유속(Ud,avg)에 따

른 ∆Pd를 나타낸 그래프이다. Fig. 3.11의 실험에서 FS와 DS는 삼

투압 현상을 반영하지 않기 위해 순수를 사용하였다. Fig. 3.11(a)는

산발적으로 흩어진 ∆Pd를 2차 회귀식으로 나타내었으며 회귀식의

적합도를 나타내는 결정계수(R2)는 0.97로 나타났다. Fig. 3.10(b)는
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TMP를 3개의 범위(e.g.,   = 0―0.9 bar, 1―1.9 bar, 2―2.9 bar)로 나

눠서 나타낸 그림이다. 각   범위별로 2차 회귀식을 구해서 나타

낸 결과 결정계수는 모두 0.99로 가 에 미치는 영향이 크다

고 할 수 있다.

Fig. 3.11 The pressure differential () in the DS channel as a 
function of the average cross-flow velocity (Ud,avg) in the channel 
(Exp. and Reg. mean experimental and the regression model data, 

respectively.).
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  식 3.22는 ∆Pd를 구하기 위한 하나의 독립변수(평균 DS 채널 유

속의 제곱, U2
d,avg) 에 대한 선형 회귀식이다. 

 
              (3.22)

  식 3.22보다 더 좋은(즉, 결정계수가 높은) 회귀모델을 만들기 위

해 독립변수로 TMP( )를 추가하여 식 3.23을 만들었다.

 
         (3.23)

  의 p값이 1.41 × 10-6로 나타나 가 에 미치는 영향이

유의하다고 할 수 있다. p값이란 회귀분석에서 변수의 유의확률을

의미하며 수치가 낮을수록 유의확률이 높다고 할 수 있다. 식 3.6

에서 의 계수는 0.135로 가 증가하는데 영향을 준다고 할

수 있다. 즉, 가 높을수록 가 더 높아지며 이는 Fig. 3.11(b)

에서 확인할 수 있다. 입출구 외 통로가 없는 채널에 TMP가 발생

한다면 채널 내 유속(crossflow velocity)과 채널의 크기가 변하게 될

것이다. 만약 DS 채널 내 유속, 길이, 폭, 마찰계수가 일정하게 유

지된다고 가정한다면, TMP 발생 시 DS 채널의 높이가 줄어들어

가 커진다는 가설을 주장할 수 있다. TMP는 FO 막에 수직으

로 작용하기 때문에 위 가정사항(DS 채널의 유속, 길이, 폭, 마찰계

수는 일정하게 유지됨)을 가정하는 것은 타당하며 앞서 언급한 가

설도 신뢰도가 높다고 판단할 수 있다. DS 채널의 높이(Hd)가 줄어

들면 채널 내 유속(Ud)이 높아지면서 ECP가 감소하는 효과를 발생

시켜 Jw를 TMP로 인해 증가되는 값보다 더 증가된 것으로 예상된

다(Fig. 3.12 참조). 즉, 위에서 언급한 근거들로 Fig. 3.10(b)의 이상

현상(즉,   >  )을 설명할 수 있다.
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Fig. 3.12 The conceptual schematic for the effect of positive 
transmembrane pressure on the permeate flux 

in the spiral wound FO module.

3.3. 정삼투 모듈 모델 예측 정확도 향상

  3.1장에서는 스케일업 모델(이하 Model 1)의 개발과정과 어떤 수

식들을 사용해서 수투과플럭스(Jw)와 염투과플럭스(Js)를 계산하고

예측 성능에 대한 내용을 다루었다. 본 절에서는 앞서 개발한

Model 1과 실제 실험 결과를 비교 분석을 진행한 후 fitting과정을

도입하여 스케일업 모델의 예측 성능을 향상시키고자 한다.

 3.3.1. Fitting과정 도입을 통한 모듈 모델 예측 성능 향상

  가. Fitting 인자 결정

  예측정확도에 가 어떤 영향을 미치는지 확인하기 위해 가

다른 4개의 실험 세트(Set No. 1, 4, 8, 12)를 Fig. 3.13과 같이 Jw,exp, 

Jw,m1로 나눠서 나타내었다. 앞서 언급했듯이 DS농도(Cd)가 높으면

삼투압차이가 높아지므로 실험과 모델의 Jw도 증가하는 경향을 보

였다. 
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Fig. 3.13 Effect of trans-membrane pressure on water flux of FO 8040 
module with comparison between experimental and modeling data: (a) 

Set No. 12 (−0.03≤ ≤−0.01), (b) Set No. 4 (0.04≤ ≤0.06), (c) Set 
No. 1 (0.33≤ ≤0.37), and (d) Set No. 8 (1.28≤ ≤1.32). 

The unit of pressure is bar.

  Fig. 3.13에서 흥미로운 부분은 가 0에 가까운 경우 예측정확

도가 가장 높고(Fig. 3.13(a)), 가 증가할수록 예측정확도가 점점

낮아진다는 것이다(Fig. 3.13(b), (c), (d)). 즉, Model 1은 Jw를 과대

평가하는 경향이 있으며, 와 DS농도가 높을수록 과대평가하는

경향이 더욱 증가한다고 할 수 있다. 이러한 현상을 설명하기 위해

한 가지 가설을 세울 수 있다. 그 가설은 가 FS 측에서 DS 측

으로 작용할 때 DS 채널의 높이를 축소시킬 수 있다는 것이다.

  만약 DS 채널의 높이가 축소되었다고 가정한다면, 셔우드수(Sh)

가 증가하고 유체역학적 변수(dH)가 감소하여 물질전달계수(k)가 증

가하므로(수식 (3.15) 참조), ECP(외부농도분극)가 감소되어 Jw가 증

가된다고 볼 수 있다. 또한 DS 채널의 높이가 축소되면 DS 채널의

손실수두가 커지므로 가 더 높아져 ECP가 더욱 감소되는 요인
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으로 작용할 수 있으며, DS 농도가 더 높을수록 ECP 효과가 증가

된다. 그러므로 에 의한 DS 채널 높이 축소효과에 대한 가설이

맞다면, DS 농도와 가 높을수록 Jw도 더 높아지는 현상을 설명

할 수 있다.

  3.2절의 결과에 의하면, 위 가설은 FS와 DS 모두 순수를 사용한

수리실험 결과에 의해 검증되었다고 할 수 있다. 수리실험에서 DS 

채널에서 압력차()는 DS 채널 평균 유속(UDS)을 제곱한 함수로

나타낼 수 있으며, 이를 수식 3.24의 회귀식으로 나타낼 수 있다.

  
             (3.24)

  만약 를 회귀식에 적용하면 예측성능이 더 좋은 회귀모델을

만들 수 있다(수식 (3.25) 참조).

  
        (3.25)

  여기서 의 p-value는 1.41 × 10-6으로 가   결정 미치는

영향이 크다고 할 수 있다. p-value는 관찰된 데이터의 검정통계량

이 귀무가설을 지지하는 정도를 확률로 표현한 것으로 값이 낮을

수록 변수가 예측성능에 미치는 영향이 유의하다고 할 수 있다. 그

리고 의 계수가 0.135로 양수이므로 가 증가할수록 도

증가한다는 의미이다. 즉, 가 높을수록 DS 채널의 높이가 축소

되어 가 높아진다는 의미로 볼 수 있다. 그리고 채널 높이가

축소되면 채널 내 유속도 증가하게 되는데 채널 내 유속 증가도

를 증가시키는 요인으로 작용할 수 있다.



- 53 -

 나. Fitting 과정을 도입을 통해 개선된 모델(Model 2) 개발

  모델의 예측 성능은 앞서 언급한 수식 3.21의 NRMSE로 평가할

수 있으며 NRMSE 값이 높을수록 모델의 예측 성능이 낮다고 할

수 있다. 스케일업 모델(Model 1)은 모듈의 유로 특성(즉, Fig. 3.4

와 같이 복잡한 DS 유로 모양)을 고려하지 않았기 때문에 예측 성

능이 낮을 것이라고 쉽게 예측할 수 있다. 따라서 Model 1의 예측

성능을 향상시키기 위해서는 fitting 과정 도입을 통한 모델 수정이

필요하다. 앞서 언급했듯이 FO 모듈에는 유체역학적 변수(FS유량

(Qf), DS유량(Qd),  )가 모듈 성능에 미치는 영향이 높기 때문에

유체역학적 변수들을 fitting 인자로 설정하였다.

  ∆P는 앞서 계속 언급되어 왔듯이 와권형 FO 모듈의 성능(Jw)에

영향을 미치는 주요 요인이다. 따라서 모델 수정 시 를 가장 먼

저 fitting 인자로 고려하였다. 총 116개의 실험 데이터와 Model 1의

예측플럭스(Jw,m1)를 비교한 결과, NRMSE는 34.89%로 계산되었으며

수정된 모델(Model 2)의 NRMSE는 이 값(34.89%)보다 작아야 한다. 

만 fitting 인자로 고려하였을 경우 개선된 모델의 플럭스(Jw,m2)

를 나타내는 수식은 다음과 같다.

              (3.26)

  이 때 플럭스의 단위는 L/m2h이고 의 단위는 bar이다. 를

fitting 인자로 도입한 경우 NRMSE는 34.89%에서 19.41%로 대폭

낮아진 것을 확인할 수 있다. 예측성능을 더 높이기 위해 FS유량

(Qf), DS유량(Qd)을 fitting 인자로 추가하여 수정된 모델의 플럭스를

다음 수식과 같이 나타낼 수 있다.

         (3.27)
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  이 때 유량(Q)의 단위는 m3/d이다. 그리고 DS 유량(Qd)의 계수가

0이므로 Qd가 Jw,m2에 미치는 영향이 거의 없다는 것을 확인할 수

있다. Fig. 3.13과 관련되어 논의된 결과에 따르면 모델의 예측 성

능은 와 DS농도(Cd) 모두에 밀접한 관련이 있다. 그래서 Qd를

제외하고 두 변수의 곱(즉,   × Cd)과 Qf를 사용하여 모델을 개

발하였다(수식 (3.28) 참조).

        (3.28)

  이 때 DS농도(Cd)의 단위는 mol/m3이다. 수식 3.28은 예측 정확성

과 모델의 단순성에서 최적화 된 모델이라고 할 수 있으므로 이를

Model 2의 기본 형태로 결정하였다. 

  Fig. 3.14는 실험플럭스(Jw,exp)와 Model 1의 플럭스(Jw,m1), Model 2

의 플럭스(Jw,m2)를 비교한 그림이다. Fig. 3.14(a)에서 볼 수 있듯이

Model 1은 FS유량(Qf)이 고려되어 있지 않지만, Model 2는 fitting 

인자로 Cd와 Qf를 도입함으로써 두 실험을 뚜렷하게 구분할 수

있고 예측 정확도도 더 높은 것을 확인할 수 있다(Fig. 3.14(b)).

  Model 1은 DS유량이 더 높을수록 Jw가 증가한다고 예측하고 있

지만 실험 데이터는 이러한 예측과 상반되는 결과를 보이고 있다

(Fig. 3.14(c)). Fig. 3.14(c)에서 나타난 실험 데이터의 DS유량(6.62, 

13.39, 20.88, 24.77 m3/d)과  (0.33, 0.15, -0.13, -0.11 bar)조건은

Table 3.2에서 확인할 수 있다. Model 1은 DS의 유량 증가와 농도

증가에 대한 영향은 반영하고 있지만 FS유량과 의 영향은 거의

반영되어 있지 않다. 하지만 Model 2에서는 FS유량과 의 효과

를 잘 반영하여 높은 Jw 예측 정확도를 보여준다. 정리하자면 

와 FS유량은 와권형 FO 모듈을 사용하는 FO 공정에서 Jw 변화를

예측하기 위한 핵심 인자라고 할 수 있다.
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Fig. 3.14 The prediction performance of Model 1 and 2: (a, b) 
Experimental sets No. 1 and 4, (c, d). The initial four data from 

experimental sets No. 1, 2, 3, and 10. 
Specific operation conditions are described in Table 3.2.

 3.3.2. Fitting과정을 도입한 정삼투 모듈 모델 적용성 평가

  가. 개선된 모델(Model 2)의 적용성 검토

  3.3.1절에서는 스케일업 모델(Model 1)의 예측 성능을 높이기 위

해 fitting 인자를 도입하여 개선된 스케일업 모델(Model 2)을 개발

하였다. Model 2는 FS와 DS의 유량, 농도,   등을 입력 조건 변

수로 사용하여 와권형 FO 모듈의 플럭스(Jw)를 높은 정확도로 잘

예측하지만 모듈 실험 데이터와 fitting과정이 필수적이다. 만약

fitting과정에 필요한 데이터 수(12 세트 실험의 116개 데이터, Table 

3.2 참조)가 많이 요구된다면 Model 2의 적용 가능성이 낮고 제한

적일 수 있다. Model 2의 신뢰도가 높고 적용 가능성이 높으려면

fitting과정에 사용되는 데이터의 수(즉, 모델 개발에 사용되는 데이
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터 수; trained data)가 적어야 한다.

  Trained data 수가 Model 2의 성능에 미치는 영향을 알아보기 위

해 trained data를 무작위로 선택하면서 다양한 fitting과정을 실시하

였다. Trained data 그룹(즉, train 그룹)의 크기가 설정되면 전체 데

이터 수(116개)에서 설정된 수만큼 무작위로 데이터를 추출한다. 그

리고 수식 3.29의 변수 와 를 train 그룹을 이용한 fitting과정으로

결정하였다.

                    (3.29)

  위와 같이 결정된 변수가 적용된 Model 2로 실제 실험데이터와

비교할 모델 플럭스(Jw,m2)를 계산한다. 마지막으로 train 그룹과 116

개의 데이터가 모두 포함 된 그룹(즉, test 그룹)에 대한 예측오차

(NRMSE)를 계산하였으며, 동일한 과정을 100회 반복 실시하여 평

균 NRMSE와 정규화 된 표준편차(normalized standard deviation, 

NSTD)를 계산하였다. 이 모든 반복 작업은 Microsoft Excel의 매크

로와 Visual basic 코딩을 활용하여 진행하였다.

  Fig. 3.15(a)에서 NRMSE의 평균(Mean of NRMSE)은 train그룹에

서 얻은 Model 2의 평균 예측 정확도를 나타낸다. Trained data 수

가 증가하면 test 그룹(116개 전체 데이터)에 대한 Model 2의 예측

정확도가 증가하는 것을 확인할 수 있다. Fig. 3.15(b)에서 NRMSE

의 NSTD(NSTD of NRMSE)는 Model 2의 예측 정확도의 변동을 의

미하며 trained data 수가 많을수록 감소하는 것을 볼 수 있다. 좋은

모델의 조건은 예측 오차(즉, NRMSE)가 낮고 각각 다른 train 그룹

에서 fitting 과정을 적용할 때 NRMSE의 변동이 작아야 한다. 

Model 2의 NRMSE와 NSTD가 가장 낮은 경우는 train 그룹이 가장

클 때(즉, 데이터 116개 모두를 사용할 때) 발생한다. 그러나 적용

성 측면에서는 train 그룹이 작을수록 더 유리하다. Fig. 3.15에서 볼

수 있듯이 NRMSE와 NSTD는 train 그룹의 크기가 커질수록 감소하
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고 감소율도 점점 작아지는 것을 확인할 수 있다. 따라서 train 그

룹의 적절한 크기를 설정하는 것이 바람직하다. Trained data 수가

30개일 때 NRMSE는 10.19%(최소 값 대비 + 0.18%)이고 NRMSE의

NSTD는 3.28%이다. 적절한 train 그룹의 크기를 설정하기 위한 절

대적인 수치를 제시하기는 어렵지만 trained data 수가 30개인 경우

모델의 정확도가 높고 변동이 작다고 할 수 있다.

Fig. 3.15 The number of trained data affecting the performance of 
Model 2 in terms of prediction accuracy and variation: (a) Mean and 
(b) Normalized standard deviation (NSTD) of NRMSE obtained from 

the 100 randomly produced train groups.
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  Fig. 3.16은 무작위로 선택된 29개의 실험 데이터로 fitting 과정을

진행했을 때, Model 2의 예측 성능을 보여주고 있으며 모델의 수식

은 다음과 같다.

               (3.30)

  수식 3.30과 수식 3.28의 변수가 약간 다른 것은 train 그룹이 다

르기 때문이다. Train 그룹의 NRMSE는 10.92%(Fig. 3.16(a)), test 그

룹의 NRMSE는 10.03%(Fig. 3.16(b))로 fitting 과정 적용 여부와 관

계없이 예측 성능이 높게 나타났다. 

Fig. 3.16 An example of the performance of Model 2 with a random 
set of 29 trained data: (a) Jw in the train group (29 data), (b) Jw in 

the test group (116 data).

  수식 3.17, 3.18, 3.19와 예측된 플럭스를(Jwm2)를 활용하면 농축된

FS 농도의 예측 값(Cc,m2)과 희석된 DS 농도의 예측 값(Cdd,m2)도 계

산할 수 있다. Fig. 3.16(c), (d)를 보면 예측한 Cc와 Cdd의 정확도가

매우 높은 것을 확인할 수 있다(이 때 Cc,m2와 Cdd,m2의 예측오차

(NRMSE)는 각각 8.66%, 5.38%이다.). 따라서 fitting 과정을 통해 와

권형 FO 모듈 모델의 성능을 개선하기 위해서는 약 30개 정도의
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실험 데이터가 있으면 간단하고 정확한 FO 모듈 모델을 개발할 수

있다.

Fig. 3.17 An example of the performance of Model 2 with a random 
set of 29 trained data: 

(a) Cc in the test group (29 data), (b) Cdd in the test group.

  나. 정삼투 모듈 모델 개발 과정 및 한계

  본 항에서는 최종 FO 모듈 모델인 Model 2의 수식(수식 3.30 형

태) 개발을 위한 과정을 요약 정리하였다(Fig. 3.18 참조). 과정은

Fig. 3.18에 묘사되어 있듯이 4개의 단계로 구성되어 있다. 1단계는

FO 막의 고유 성능인자인 A, B, S값을 결정하기 위한 쿠폰막 실험

을 진행하는 것 이다. A, B, S값이 결정되었다면 2단계로는 예상되

는 조건(Q, C,  ) 하에 FO 모듈 실험을 진행하는 것이다. 신뢰할

만한 모델 방정식을 얻기 위해 필요한 trained data 수는 앞서 확인

했듯이 약 30개이다. 3단계는 Model 1의 플럭스(Jwm1)를 구하기 위

한 모듈 스케일의 모델을 개발하는 것이다. 3단계에서 주의해야할

부분은 DS의 유도용질(draw solutes)이 본 연구에서 사용된 염화나

트륨(NaCl)이 아닌 다른 유도용질을 사용하는 경우, 모델 개발 시

사용한 염투과성(solute permeability, B)과 용질의 확산계수를 사용
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할 유도 용질의 고유 특성에 맞도록 반영해야한다는 점이다. 마지

막 4단계는 fitting과정을 도입하여 예측성능이 높은 개선된 FO 모

듈 모델(Model 2)을 개발하는 것이다.

Fig. 3.18 The procedure to develop the predictive model equation for 
a spiral wound FO membrane module.

  본 연구에서 개발된 FO 모듈 모델은 본 연구에서 진행한 운전

조건(유도용질의 종류, 유량, 농도, 압력 등) 범위 내에서는 예측 성

능이 높지만 한계점이 존재한다. 본 연구의 FO 모듈 모델의 한계

점은 fouling 현상이 고려되지 않았다는 점이다. Fouling이란 막 오

염이라고도 하며 모든 막여과 공정에서 여과를 진행하면 일반적으

로 발생하는 현상이다. FO 공정은 RO 공정 대비 운전 압력이 낮으

므로 fouling이 발생할 위험이 낮다고 알려져 있지만, 실제 FO 공정

적용 시 필연적으로 fouling이 발생하는 것은 자명하기 때문에 이러

한 영향을 반영하는 것이 바람직하다.
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제4장 에너지소비량 및 탄소배출량 분석

  앞서 3장에서는 FO 모듈의 플럭스 예측 오차가 평균 약 10% 정

도인 스케일업 모델을 개발하였다. 앞서 계속 강조해왔듯이 본 연구

의 최종 목적인 에너지소비량 및 탄소배출량 분석을 위해서는 FO 

모듈의 성능을 예측할 수 있는 모델이 필수적이다.

  본 장에서는 에너지소비량 계산 방법을 수식과 설명하고 RO 공

정과 FO 공정 각각의 설계프로그램을 설명한 후 이들을 활용하여

에너지소비량을 계산하였다. 그리고 FO-RO 융합공정에서 저감되는

에너지소비량에 따른 탄소배출량과 FO 공정 건설로 인해 추가되는

탄소배출량을 계산하여 기존의 단독 RO 공정과 비교 분석 하였다.

4.1. 역삼투 공정의 에너지소비량

 4.1.1. 에너지소비량 계산 방법

  RO 공정은 2.1절에서 언급했듯이 Fig. 2.2와 같이 기본으로 구성

되어 있다. 원수가 유입되면 생산수를 생산하고 고농도의 농축수는

방류 또는 별도처리를 거치게 된다. 농축수는 원수압력에서 막모듈

내부를 통과하면서 발생하는 수두손실 만큼만 압력을 잃으므로 원

수압력(해수인 경우 약 50 bar)보다 약 1―2 bar정도가 낮은 높은 압

력을 가지고 있다. 최근 RO 공정에서는 에너지 저감을 위해 2.1절

에서 언급한 고압의 농축수를 활용하는 ERD를 필수적으로 도입하

고 있는 추세이다. ERD를 적용한 RO 공정의 모식도를 Fig. 4.1과

같이 나타내었다. 
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Fig. 4.1 Schematic of RO process with ERD.

  ERD를 사용하면 RO 공정의 농축수 압력을 90% 이상의 높은 효

율로 사용할 수 있지만, 에너지 교환 시 발생하는 손실로 인해 원

수압력보다 압력이 낮으므로 낮아진 압력(약 2~3 bar)을 올려주기

위한 부스터펌프가 추가적으로 필요하다. 이를 고려하여 아래 식

4.1로 에너지소비량을 계한하였다(이홍주 등, 2015).

  

 

               (4.1)

  Ep: 단위 생산량 당 에너지 소비량(kWh/m3) 

  Qf, Qc, Qp: 각각 원수, 농축수, 생산수 유량(m3/d)

  Pf, Pb, Pc: 각각 원수, 부스터, 농축수 펌프 압력(bar)

  , ,  : 각각 원수, 부스터 펌프 및 모터와 ERD 효율(%)

  ERD 효율( )의 경우 문헌에 따라 90%로 가정하였으며(유현

욱, 2017), 원수와 부스터 펌프 및 모터의 효율(, )은 Energy 

Recovery사의 Power model프로그램으로 산정한 후 적용하였다. 

Energy Recovery사는 isobaric type의 ERD를 개발 및 판매하는 회사

로 생산수 유량에 따른 펌프의 모터와 효율을 계산할 수 있는
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Microsoft Excel 기반인 Power model이라는 프로그램을 무료로 제공

하고 있다(Fig. 4.2 참조).

Fig. 4.2 The Power model program(전종민 등, 2017).

 4.1.2. 역삼투 공정 설계 프로그램

  현재 RO 막모듈을 이용하여 플랜트 설계 시 가장 많이 사용되는

제조사는 5개가 있으며, 각 제조사에서는 공정 설계 프로그램을 제

공하고 있다(Fig. 4.3). 각 제조사명과 설계 프로그램명은 각각

DOW Chemical사의 ROSA 9.0, HYDRANAUTICS Nitto Group사의

IMS Design-2016, LG Chem사의 LG Chem Nano H2O, TORAY 

INDUSTRIES사의 Toray DS2, Toray Chemical Korea Inc.사의 CSM 

PRO ver 5.0이다.
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Fig. 4.3 The RO process design program for each membrane 
manufacturer.

  RO 공정 설계 프로그램은 RO 막모듈 활용 시 RO 공정에 소요

되는 막모듈 개수 및 예상되는 운전 상황을 사용자에게 미리 시뮬

레이션해주는 프로그램이다. 시뮬레이션에 활용되는 인자들은 유

량, 압력, 온도, 회수율, 원수 이온성분, 막모듈 종류 등이 있으며, 

대표적인 인자들의 특징은 아래와 같다.

  - 유량: 생산수량에 따라 소요되는 막모듈 개수가 바뀌고, 원수량

과 생산수량의 비에 따라 회수율이 변동될 수 있으므로 중요한

요소이다. 그리고 농축수 유량의 경우도 설계 프로그램에서 제

시하고 있는 모듈 당 최소 농축수 유량이 있으므로 이 부분도

주의해야 한다.

  - 압력: 원수 압력 변화에 따라 생산수 수질과 투과수량(즉, 플럭

스)도 변하기 때문에 중요한 요소이다. RO 공정에서 원수압력이

증가하면 생산수 수질과 플럭스는 증가하게 되지만, 에너지소비

량이 증가된다.

  - 온도: 온도가 높아질수록 물의 점도가 낮아져 플럭스가 증가되

므로 중요한 요소이다.
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  - 회수율: 앞서설명한 유량과 연관성이 높은 인자로 유입되는 원

수량에 대한 생산수량의 비율로 나타낸다. 유량과 연관성이 높

기 때문에 막모듈 개수 결정과 압력 변동 등 다양한 부분에 영

향을 주므로 중요한 요소이다.

  - 막모듈 종류: RO 막모듈에는 높은 염제거율, 높은 투과수량 등

다양한 종류가 존재하므로 적절한 막모듈 선택도 설계 시 고려

해야되는 중요한 요소이다.

  - 원수 수질: RO 공정에서 원수 수질은 막모듈의 종류를 고려할

때 필요한 인자이다. RO 막모듈에는 일반적으로 기수용(농도

2,000 ppm(mg/L) 이하) 막모듈과 해수용 막모듈이 있다. 그리고

원수 수질에 따라 원수 압력도 변하므로 이 또한 중요한 부분이

라고 할 수 있다.

  제조사에서 제공되는 프로그램마다 작동법은 다르지만 기본적인

내용은 상통하므로 본 연구에서는 대표적인 막모듈 제조사인 DOW 

Chemical사의 ROSA 9.0을 활용하여 RO 공정 설계를 진행하였다. 

ROSA 9.0 프로그램은 DOW Chemical사의 홈페이지에서 쉽게 다운

받아서 이용할 수 있다. 설계 프로그램을 활용한 RO 공정 설계는

(1) 단위 결정, (2) 유입되는 원수 수질 결정, (3) 막모듈 종류 및

생산수량, 회수율, Pass, Stage 결정, (4) 계산 및 결과값 추출 순으

로 진행되며 자세한 내용은 다음 단락에서 다루도록 한다. 이때 만

약 계산된 결과값에 문제가 있다면 다시 (3)번 과정으로 돌아가 수

치들을 수정하면서 결과값에 문제가 생기지 않도록(즉, 에러메세지

가 발생하지 않도록) 조정해야한다.
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  (1) 단위 결정

  단위 결정 단계에서는 유량과 압력의 단위를 결정하고 온도를

섭씨와 화씨 중 결정할 수 있다(Fig. 4.4 참조).

Fig. 4.4 Unit setting window of ROSA (Dow chemical).

  (2) 원수 수질 결정

  원수 수질 결정은 크게 물의 특성(water type)과 수질성분을 결정

할 수 있다. 물의 특성은 SDI(silt density index)에 기반한 것으로 한

외여과(ultrafiltration, UF)를 거친 해수(SDI 2.5 미만), RO 생산수

(SDI 1 미만), 지표수(SDI 3 미만) 등 다양한 예시들 중 하나를 선

택하면 된다. SDI는 막에 발생하는 fouling 생성에 대한 지표로 수

치가 낮을수록 fouling 발생 위험이 적다고 할 수 있다.

  수질성분은 총용존고형물(total dissolved solids, TDS)와 같이 전체

적인 농도를 기입하는 방법과 이온구성성분별로 농도를 기입하는

방법 두 가지가 있다. 위 내용들과 관련된 ROSA 프로그램 입력창

은 Fig. 4.5와 같다.

  스케일 방지를 위한 약품 첨가도 시뮬레이션에 반영할 수 있다. 
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스케일이란 원수 내에서는 용해도가 높아 석출되지 않았던 물질들

이 운전 시 막표면의 농도가 높아지면서 용해도를 넘어선 물질들

이 침전되어 막 표면에 쌓이는 현상이다.

Fig. 4.5 Feed water quality setting window of ROSA.

  (3) 막모듈 종류 및 생산수량, 회수율, Pass, Stage 결정

  원수 수질을 결정했다면 그 다음은 막모듈 종류 및 구성, 회수

율, Pass 수, Stage 수 등과 같은 시스템을 구성해야 한다. 막모듈

종류 및 구성, 회수율, 농축수 순환(recirculation loops)은 Fig. 4.6과

같이 결정할 수 있다. 앞서 언급했듯이 원수 수질과 예상하는 성능

에 따라 막모듈 종류를 선정하는 것은 플랜트 설계 시 중요한 요

소이다. 원수 수질에 따라 기수용 또는 해수용 막모듈을 사용해야

되는지 결정할 수 있다. 만약 기수에 해수용 막모듈을 사용한다면

필요이상으로 염제거율이 높아지고 이에 따라 공급압력이 더 높아

지기 때문에 비경제적인 운전이 될 수 있다. 그리고 해수에 기수용

막모듈을 사용한다면 염제거율이 낮으므로 공급압력은 낮아지지만

원하는 생산수 수질을 만족하지 못 할 가능성도 있다. 막모듈 종류

를 결정했다면 모듈 배열 구성을 결정해야 한다. 막모듈의 총 개수
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는 제조사에서 원수상태 별로 권장하는 플럭스가 있기 때문에 생

산수량에 따라 결정되게 된다. 플럭스의 단위는 보통 L/m2h를 많이

사용하는데, 시간당 단위면적으로 생산하는 유량으로 여기에 막모

듈의 막면적을 곱하면 모듈하나로 생산하는 생산수량이 된다. 그러

므로 모듈의 총 개수를 곱하면 총 생산수량이 되는 것이다. 모듈배

열은 직렬과 병렬 수를 입력할 수 있다. 막모듈의 총 개수가 정해

지면, 직렬과 병렬 배열을 변동시키면서 반복 시뮬레이션하여 결과

계산 시 에러메세지가 나타나지 않도록 진행하면 된다. 제조사에서

막모듈 하나당 제시하는 회수율이 있으므로 이를 고려하여 시뮬레

이션을 진행해야 한다. 병렬의 수가 너무 적으면 모듈에서 부담하

는 회수율이 너무 높아 병렬의 수를 늘려야 하고 이에 맞춰 각 병

렬 라인 당 직렬 배열수도 늘려가면서 적정값을 찾아야 한다. 농축

수 순환은 말 그대로 농축수를 다시 원수로 순환해서 운전하는 방

법으로 얼마만큼의 농축수량을 원수로 순환할지 결정해줄 수 있으

나 플랜트에서는 잘 사용하지 않는 방법이다.

Fig. 4.6 Flow rate and module arrange setting window of ROSA.

  다음으로는 pass수 결정이다. Pass수를 1에서 2로 바꾸게 되면

Fig 4.7과 같이 시스템 구성도가 바뀌게 된다. 시스템 구성도를 살
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펴보면 첫 번째 막모듈에서 생산된 생산수가 두 번째 막모듈의 원

수가되어 운전되는 것을 알 수 있다. 즉 pass라는 것은 전단의 생

산수를 다음단의 원수로 사용하는 것으로 매우 좋은 품질의 생산

수를 얻고자 할 때 많이 사용하는 방법이다. 마지막으로 stage수 결

정이다. Stage는 Fig 4.8에서 볼 수 있듯이 전단의 농축수가 다음단

의 원수가 되어 운전하는 방법으로 회수율을 높이기 위해 많이 사

용하는 방법이다.

Fig. 4.7 Pass number setting window of ROSA.

Fig. 4.8 Stage number setting window of ROSA.
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  (4) 계산 및 결과값 추출

  모든 사항들을 입력했다면 계산을 실시하고 에러메세지가 나타나

지 않을 때까지 시뮬레이션을 반복하여 결과값을 추출한다.

4.2. 정삼투 공정의 에너지소비량

  앞서 언급했듯이 FO 공정을 설계할 수 있는 프로그램은 존재하

지 않는다. 그러므로 본 연구에서는 FO 모듈 성능을 예측할 수 있

는 모델(스케일업 모델)을 개발하였고 예측성능을 높이기 위한 연

구를 진행하였다. 4.2절에서는 앞서 개발한 스케일업 모델을 활용

하여 설계 프로그램을 개발 및 검증한 후 FO 공정의 에너지소비량

계산 방법에 대한 내용을 다루도록 한다.

 4.2.1. 정삼투 공정 설계 프로그램 개발

  FO 공정 설계 프로그램의 기본은 모듈 배열에 따른 성능을 예측

하는 것이다. 풀어서 설명하자면 모듈 2개를 직렬로 연결한다면 첫

번째 모듈의 결과값이 두 번째 모듈의 입력값이 되어 두 번째 모

듈 결과값(즉, 최종 결과값)을 예측하는 것이고, 모듈 2개를 병렬로

연결한다면 유입 유량이 병렬로 나눠지는 수만큼 나누어 각각의

모듈로 유입되는 것이다. 위 내용대로 직렬과 병렬 수 설정 시 최

종 결과값을 도출할 수 있도록 하는 프로그램을 Microsoft Excel의

매크로 기능을 활용하여 구현하였다.

  FO 공정 설계 프로그램의 인터페이스는 Fig. 4.9와 같다. 붉은 바

탕의 셀은 입력을 할 수 있는 셀이며 녹색 바탕의 셀은 출력값을

나타내는 셀이다. Fig. 4.9에서 붉은 점선 내 셀들은 각각 유입되는

FS와 DS의 유량, 압력, 농도와 막종류를 선택할 수 있는 부분이다. 
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막종류는 현재 본 연구에서 사용된 Toray Chemical Korea Inc.사의

FO8040만 선택할 수 있다. 유입되는 유량, 압력, 농도는 Fig. 4.9 우

측 하단의 단위 변환 버튼으로 단위를 조정할 수 있다. 유량 단위

는 m3/d, LPM(L/min)으로 변환 가능하며 압력 단위는 bar, MPa로

변환 가능하다. 그리고 농도는 ppm(mg/L), S/cm(전기전도도 단위), 

bar(NaCl 기준 삼투압)으로 변환이 가능하다.

Fig. 4.9 Flow rate, pressure and concentration input cell 
in the FO design program.

  Fig. 10에서 볼 수 있는 붉은 점선 내 셀들은 온도 입력, fouling 

지수(fouling factor) 입력, 스테이지수와 엘리먼트(즉, 모듈) 개수 및

베셀 수 입력 그리고 녹색 셀의 출력 값들이다. 온도를 입력하면

점도 등에 영향을 미치면서 온도가 높아지면 수투과플럭스가 높아

지는 현상을 반영할 수 있다. 막 표면에 fouling이 생기면 공극이

막혀 플럭스가 낮아진다. 그러므로 fouling 지수를 입력하면 플럭스

가 낮아지도록 영향인자를 조정하여 fouling 현상을 나타낼 수 있
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다. 본 설계 프로그램에서 fouling 지수와 관련된 영향인자는 수투

과도(water permiability, A), 물질전달계수(Kf, 식 (3.14) 참조)이다. 

fouling 지수를 입력하면 그 숫자만큼 수투과도와 물질전달계수가

감소하여 플럭스가 낮아지는 현상을 반영한 것이다. 스테이지수를

결정하면 베셀 내 모듈 개수(elements in each vessel; E.i.e.v.)와 스테

이지 내 베셀 개수(pressrue vessels in each stage; PV.i.e.s.)를 입력할

수 있다. RO 공정과 비교하자면 베셀 내 모듈 개수란 직렬로 얼마

나 배열하는지에 해당되고 스테이지 내 베셀 개수는 병렬로 얼마

나 배열하는지에 해당된다. 마지막으로 녹색셀들은 출력값으로 유

량, 압력, 농도의 최종 결과값과 총 모듈 개수, 평균 수투과플럭스

(Jw)와 염투과플럭스(Js)를 보여준다. 마지막으로 Fig. 4.10의 중앙에

위치해있는 파란 점선 내에서는 모드를 설정할 수 있다.

Fig. 4.10 Fouling factor, No. of stage, module arrange, temperature 
input cell and mode setting in the FO design program.
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  모드설정은 보통의 FO 공정인 노말모드(normal mode)와 유도용

액 병렬모드(DS split mode) 두 가지 중 선택할 수 있다. Fig. 4.11

은 노말모드(3단직렬)를 나타낸 모식도이다. FS와 DS가 흐르면 모

듈 내에서는 FS와 DS의 삼투압차에 의해 FS에서 DS로 물이 넘어

가므로 FS는 농축되고 DS는 희석된다. 그러므로 직렬수가 늘어날

수록 FS는 농축되고 DS는 희석되기 때문에 삼투압차이가 계속 감

소하게 되므로 플럭스가 지속적으로 감소하게 된다. 즉, 노말모드

는 직렬수가 늘어나면 늘어날수록 효율이 떨어지는 것이다. 이러한

단점을 보안하기 위한 것이 유도용액 병렬모드이다.

Fig. 4.11 Schematic diagram for 
serial arrangement(normal mode) of FO modules.

  Fig. 4.12는 유도용액 병렬모드를 나타낸 모식도이다. 앞서 언급

했듯이 FO 공정에서 직렬 연결 개수가 늘어날수록 FS는 농축되고

DS는 희석되므로 플럭스가 낮아져 효율이 감소하게 된다. 이러한

단점을 보안하기 위한 방법으로 FS는 일반적인 FO 공정과 같이 이

전모듈에서 나오는 물을 다음모듈로 보내고, DS는 모두 병렬로 배

열하는 것이다. 이렇게 DS를 병렬로 모두 배열하면 초기 DS 농도

를 계속 유지할 수 있기 때문에 삼투압차를 거의 일정하게 유지할

수 있다. 물론 FS는 운전을 진행할수록 농축되지만 서론에서 언급

했듯이 FS는 하수처리수, DS는 해수를 사용하기 때문에 FS가 농축

된다고 하더라도 FS와 DS의 초기 농도차이가 많이 나므로 성능에

큰 영향을 미치지 않을 것으로 예상된다. 유도용액 병렬모드를 적

용한다면 높은 삼투압차를 계속 유지할 수 있다는 장점도 있지만, 
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FS 농축을 더 높은 효율로 수행할 수 있다. 앞서 언급했듯이 FS와

DS의 초기 농도차이가 많으므로 FS가 농축된다고 하더라도 DS의

농도가 일정하게 유지된다면 양질의 플럭스를 얻을 수 있으므로

FS 농축을 효과적으로 진행할 수 있을 것으로 기대된다. 하지만

FS 농축 시 플럭스로 인해 FS의 유량이 계속 감소하므로 스테이지

별로 모듈을 같은 수로 배치한다면 채널 내 유속 감소 등으로 인

한 손실이 발생할 수 있다.

Fig. 4.12 Schematic diagram for DS split arrangement of FO modules.

  앞 단락에서는 유도용액 병렬모드의 장점을 설명하였다. 유도용

액 병렬모드의 장점 중 FS 농축 측면에서 FS 농축 시 플럭스로 인

해 FS의 유량이 계속 감소하므로 스테이지별로 모듈을 같은 수로

배치한다면 채널 내 유속 감소 등으로 인한 손실이 발생할 수 있

다는 문제점을 언급하였는데, 이런 문제점은 Fig. 4.13과 같은 배열

로 해결할 수 있다. 모든 DS는 스테이지와 관계없이 병렬로 유입

되고 FS는 감소되는 유량을 고려하여 스테이지별로 모듈수를 줄여

나가는 것이다. 감소되는 유량을 고려하여 채널 내 유속이 비슷하

도록 모듈수를 줄여나간다면 효과적으로 유도용액 병렬모드를 활

용할 수 있을 것으로 생각된다.
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Fig. 4.13 Schematic diagram for DS split arrangement example.

 4.2.2. 설계 프로그램 검증

  Fig. 4.14는 FO 막모듈이 3단 직렬 연결되었을 경우의 유량(Fig. 

4.14(a)), 압력(Fig. 4.14(b)), 농도(Fig. 4.14(c)) 변화를 실험과 모델

값을 비교한 것이다. 실험은 모듈하나로 실험하여 첫 번째 실험 결

과값을 두 번째 실험의 유입 조건으로 진행하였고 두 번째 실험의

결과값을 세 번째 실험의 유입 조건으로 설정하여 진행하였다. 모

델은 설계 프로그램으로 3단 직렬 노말모드로 설정하여 진행하였

다. 첫 번째 모듈의 유입 조건은 FS와 DS별로 (1) 유량 13, 5 l/min, 

(2) 압력 1.5, 1.2 bar, (3) 농도 10, 600 mol/m3으로 설정하였다. Fig. 

4.14에서 확인할 수 있듯이 설계 프로그램의 유량, 압력, 농도 모두

높은 예측 정확도를 보여주고 있으므로 본 연구에서 개발한 설계

프로그램의 성능이 우수하다고 할 수 있다.
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Fig. 4.14 Comparison of experimental results and model results of FO 
system with 3-stage serial arrangement.
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 4.2.3. 에너지소비량 계산 방법

  FO 공정 에너지소비량 계산 방법에 활용되는 수식은 앞서 언급

된 RO 공정 에너지소비량식과 거의 동일하다. RO 공정 에너지소

비량 식과 기본적인 식의 형태는 같지만 에너지회수장치(ERD)가

없는 경우로 식 4.2와 같이 나타낼 수 있다.

 

∑                (4.2)

  FO-RO 융합공정의 에너지는 식 4.1, 4.2를 활용하여 계산할 수

있다. Fig. 4.15는 FO-RO 융합공정의 모식도를 나타낸 것이다. RO 

공정의 펌프는 Fig. 4.15에서 볼 수 있듯이 3개(고압펌프, 저압펌프, 

부스터펌프)의 펌프에서 에너지소비량이 발생되고, FO 공정의 펌프

는 Fig. 4.15와 같이 각각 FS와 DS에서 2개의 펌프에서 에너지소비

량이 발생된다. FO-RO 융합공정의 에너지는 위에서 언급한 모든

펌프의 에너지를 더하여 계산할 수 있다.

Fig. 4.15 Schematic of the detail FO-RO hybrid system.
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4.3. 정삼투-역삼투 융합공정의 탄소배출량

  4.1절과 4.2절에서는 RO 공정과 FO 공정의 에너지소비량을 계산

하기 위한 수식 및 설계 프로그램에 대해서 알아보았다. 4.3절에서

는 FO-RO 융합공정의 에너지소비량을 계산한 후 FO-RO 융합공정

에서 저감되는 에너지소비량에 따른 탄소배출량과 FO 공정 건설로

인해 추가되는 탄소배출량을 계산하여 기존의 단독 RO 공정과 비

교 분석 하였다.

 4.3.1. 에너지소비량 계산 결과
 

  에너지소비량 계산 시 최종 생산수량은 1,000 m3/d로 설정하였다. 

원수 수질은 해수 농도를 고려하여 Dow chemical사에서 제공하는

reverse osmosis membranes technical manual내의 표준해수농도(35,000 

mg/L)로 설정하였다. FO 공정의 FS 유입수질은 하수처리수 농도

(500―2,000 mg/L)를 고려하여 10 mol/m3(= 583 mg/L)로 가정하였다.

  가. 단독 역삼투 공정 에너지소비량

  단독 RO 공정 에너지소비량 계산에는 앞서 설정한 항목 중 최종

생산수량과 원수 수질이 필요하다. 그리고 막모듈을 선택해야 한

다. 막모듈은 Dow chemical사의 SW30XLE-400i 제품(8인치)을 선택

하였으며 FO-RO 융합공정의 RO 공정에도 동일한 제품을 선택하였

다. SW30XLE-400i 제품의 염제거율은 99.8%이며 막면적은 37.2 m2

이다. Dow chemical사에서 제공하는 reverse osmosis membranes 

technical manual에 따르면 해수의 플럭스 범위를 12-17 lmh(L/m2h)

로 제시하고 있으므로 이를 고려하여 본 연구의 RO 공정 플럭스는

14 lmh로 설정하였고 이 때 막모듈은 80개가 요구되었다. 막모듈

배치는 직렬 개수 8개, 병렬 개수 10개로 총 80개로 배치하였다. 
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에너지회수장치(ERD)로 공급하는 물을 위한 저압펌프(low pressure 

pump; LP)의 압력은 유량을 고려하여 2 bar로 가정하였다. ERD를

적용하더라도 손실 등으로 인해 고압펌프(high pressure pump; HP)

의 압력보다 낮으므로 이를 승합시켜줄 부스터펌프(booster pump; 

BP)가 필요하며 이는 앞서 언급한 Energy recovery사의 power 

model로 알 수 있다. RO 설계 프로그램에서 얻은 결과와 LP, BP의

유량, 압력, 농도 등을 Fig. 4.16에 나타내었다. 그리고 Energy 

recovery사의 power model에서 얻은 모터와 펌프 효율을 적용(1,000 

m3/d 규모인 경우 모터와 펌프 효율은 각각 69.9, 91.7%) 하여 에너

지를 계산하면 2.87 kWh/m3이라는 결과를 얻을 수 있다.

Fig. 4.16 Results of RO process design.
Notes: Q: flow rate(m3/d); C: TDS(mg/L); P: pressure(bar)

  나. 정삼투-역삼투 융합공정 에너지소비량

  FO-RO 융합공정에서 RO 공정 부분은 앞서 언급한 단독 RO 공

정의 에너지소비량을 구하는 방법과 동일하며 LP, BP의 가정값도

동일하다. 다만 RO 공정 부분에서 원수가 희석되어 유입되기 때문

에 RO 공정 설계 프로그램의 결과가 다르게 나온다. 그리고 FO 공

정의 에너지소비량도 FO 공정 설계 프로그램에서 계산된 압력과
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유량을 바탕으로 에너지 소비량을 계산하였으며, 이 때 모터와 펌

프 효율은 Energy recovery사의 power model에서 얻은 값을 사용하

였다. FO 공정 설계 시 막모듈은 본 연구에서 계속 언급한 Toray 

Chemical Korea Inc.사의 FO8040 제품을 적용하였으며 직렬 개수 2

개, 병렬 개수 81개로 총 162개의 모듈이 소요되는 것으로 계산되

었다. 이 때 RO 공정의 모듈 개수는 단독 RO 공정과 동일한 모듈

을 사용하였으며 개수도 80개(병렬, 직렬 수도 동일)로 동일하게 계

산하여 적용하였다. 그 결과 FO 공정의 FS펌프(feed solution pump; 

FSP)와 DS펌프(draw solution pump; DSP), RO 공정의 에너지소비량

은 각각 0.093, 0.074, 1.99 kWh/m3으로 FO-RO 융합공정의 총 에너

지소비량은 2.16 kWh/m3으로, 단독 RO 공정 대비 24.7% 정도의 에

너지소비량을 저감할 수 있는 것으로 계산되었다(Fig. 4.17 참조).

Fig. 4.17 Results of FO-RO hybrid system design.
Notes: Q: flow rate(m3/d); C: TDS(mg/L); P: pressure(bar)

  서론에서 언급한 문헌(Jeon et al., 2016)에서 이론적으로 FO-RO 

융합공정이 단독 RO 공정 대비 46.7%의 에너지소비량을 저감할

수 있다고 언급하였다. 본 연구 결과에서 설계를 진행하여 얻은 에

너지소비량 저감률(24.7%)은 앞서 언급한 문헌(Jeon et al., 2016)의

저감률(46.7%)보다 절반정도로 더 효율이 좋지 않은 것으로 나타났
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다. 그 이유는 본 연구의 경우 FS유량(즉, 하수처리수)이 제한되었

으며 펌프와 모터효율이 낮고 FO 공정의 에너지소비량을 고려했기

때문이다.

  문헌에서 최대 에너지소비량 저감률을 달성한 조건에서는 FO 공

정의 FS유량에 제한을 두고 있지 않았으므로 본 연구의 설계 조건

보다 희석률이 더 높았다. 앞서 최종 생산수량은 1,000 m3/d로 설정

하여 설계를 진행하였다. 본 연구에서는 하수량이 최종 생산수량보

다 많을 수 없다고 가정하여 FS유량도 1,000 m3/d로 제한하였다. 

FS 유량이 제한되었기 때문에 RO 원수(즉, 희석된 DS)를 희석하는

데 한계가 있어 문헌에서의 조건이 더 유리하다. 그리고 문헌의 경

우 펌프와 모터효율의 곱을 90%로 가정하였지만, 본 연구에서는

Energy recovery사의 power model에서 얻은 모터와 펌프 효율(1,000 

m3/d 규모인 경우 모터와 펌프 효율은 각각 69.9, 91.7%로 펌프와

모터효율의 곱은 64%이다.)을 적용하였기 때문에 펌프와 모터효율

도 차이가 난다. 또 문헌에서는 FO 공정의 펌프(FSP, DSP) 에너지

소비량은 무시하고 RO 공정의 에너지소비량만 계산하였지만, 본

연구의 경우에는 FO 공정의 에너지소비량을 계산하여 고려했기 때

문에 에너지소비량 저감률이 더 좋지 않은 것으로 나타났다.

 4.3.2. 탄소배출량 계산 방법

  단독 RO 공정과 FO-RO 융합공정의 에너지소비량은 각각 2.87, 

2.16 kWh/m3으로 앞서 계산되었다. 에너지소비량 저감 측면에서만

본다면 FO 공정을 적용하면 0.71 kWh/m3로 약 24.7%의 에너지소

비량을 저감할 수 있으므로 FO-RO 융합공정이 우세하다고 볼 수

있다. 에너지소비량 저감 측면에서만 본다면 맞는 말이다. 하지만, 

FO-RO 융합공정에는 FO 공정을 운전하기 위한 FO 플랜트가 추가

건설되어야 한다. FO 플랜트가 추가 건설된다면 에너지소비량에

미치는 영향은 거의 없겠지만 비용, 탄소배출량 등이 추가 발생한
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다. 본 연구에서는 비용에 대한 연구를 진행해보려 했으나 FO-RO 

융합공정에서 중요한 부분을 차지하고 있는 FO 막모듈이 현 상황

에서는 상용화되어 있지 않아 향후 연구를 진행하기로 하고 탄소

배출량에 대한 분석을 진행하기로 하였다. 

  앞서 언급했듯이 FO-RO 융합공정에서 FO 공정이 도입되면 에너

지소비량이 저감되므로 이에 따른 탄소배출량이 감소될 것이고 플

랜트 건설로 인한 탄소배출량은 추가될 것으로 예상된다. 그러므로

플랜트 건설로 인한 탄소배출량 계산과 에너지소비량 저감으로 인

한 탄소배출량 계산이 필수적이다. 그리고 에너지소비량 저감으로

인한 탄소배출량 계산에서도 에너지를 생산하는 주 원료(예: coal, 

oil, solar 등)에 따라 발생되는 탄소배출량이 다르므로 이에 대한

분석도 필요하다.

  가. 에너지소비량 저감으로 인한 탄소배출량

 

  앞서 언급했듯이 에너지소비량이(즉, 전력) 낮아지면 탄소배출량

도 낮아진다. 그 이유는 전력을 생산하기 위한 주 원료가 필요하고

주 원료 생산 시에도 탄소가 배출되기 때문이다. 주 원료에 따라

탄소배출량도 큰 차이를 보인다. Shrestha et al.(2011)에 따르면, 일

반적으로 화석연료 계통(coal, oil 등)은 신재생에너지(solar, wind 

등)보다 탄소배출량이 월등하게 높으며 원자력발전의 탄소배출량이

가장 낮은 것으로 알려져 있다. Table 4.1은 연료 타입에 따라 전력

생산 시 발생하는 탄소배출량을 나타낸 것이다. 이에 따르면 연료

타입에 따라 전력 생산 시 발생하는 탄소배출량의 차이가 매우 크

므로 에너지소비량 저감에 따른 탄소배출량 분석 시 중요한 요소

가 될 수 있다. 그러므로 본 연구에서는 단독 RO 공정과 FO-RO 

융합공정의 전체 에너지소비량에 따른 탄소배출량을 전력을 생산

하는 주 연료 별로 얼마나 발생하는지에 대한 분석을 진행하였다.
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Table 4.1 Summary of CO2 emission rates in gCO2e/kWh reported in 
the literature

Fuel type

Reference Coal Oil Natural 
gas

Solar
/PV

Hydro
electric Wind Nuclear Geo

thermal
1) 1006 742 466 39 18 14 17 15

2) 750-
1250

500-
1200

360-
780

43-
73 1-34 8-30 2.8-24 -

3) 975 742 518.8-
607.6

26-5
3.4 11.3 20.3-

29.5
22.2-
24.2 15

4) 949-
1280

519-
1190

485-
991 79 3-27 14-21 8-11 -

5) 1004 - 543 90 41 25 - 170
6) 1005 212 432.96 - - - - -

6) - - - 9.4-
300

18-
74.88

16.5-
123.7 - -

7) - - - 17-
49 - 16-55 - -

8) - - 485-
990 - - - 5-12 -

sample
size 8 7 11 11 9 12 9 3

Average 1023 780 605.9 70.8 25.4 31.1 14 66.7

1) Meier et al., 2005; 2) Noutchkov et al., 2011; 3) Hondo, 2005; 
4) Dones et al., 2003; 5) Evans et al., 2009; 6) Varun et al., 2009; 
7) Fritzmann et al., 2007; 8) Dones et al., 2005

  본 연구에서는 단독 RO 공정과 FO-RO 융합공정의 전체 에너지

소비량을 계산하기 위해 다음과 같은 가정을 하였다. 

Voutchkov(2018)에 의하면 RO 공정은 전처리(pretreatment), RO 시스

템(RO system), 생산수 이송(product water delivery), 취수(intake), 그

외 시설(other facilities) 등으로 분류하고 있다. 본 연구에서는 단독

RO 공정의 에너지는 Fig. 4.18과 같이 RO 시스템으로 가정한 후

나머지 부속시설 에너지소비량을 역으로 계산하였다. 여기서 부속

시설이란 Fig. 4.18에서 RO 시스템을 제외한 모든 시설을 말한다. 

FO-RO 융합공정에서는 RO 공정의 막모듈 개수(RO 모듈 80개)가
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같으므로 규모도 같다고 가정하여 FO-RO 융합공정의 부속시설 에

너지소비량도 단독 RO 공정에서 계산된 부속시설 에너지소비량과

같다고 가정하였다.

Fig. 4.18 Energy use breakdown of typical SWRO desalination plant.

  Table 4.2는 단독 RO 공정 전체 에너지소비량을 전력 생산을 위

한 연료 별 탄소배출량을 나타낸 것이다. 앞서 단독 RO 공정의 에

너지는 2.87 kWh/m3로 계산되었으며, Fig. 4.18의 에너지소비량 비

율을 참고하여 나머지 부속시설의 에너지소비량을 계산하였다. 당

연한 결과지만 전력생산 시 탄소배출량이 가장 높은 석탄 연료 사

용한 경우에 생산수량을 1 m3 생산할 때 4.123 kg의 CO2가 발생되

고 이는 4.123 kgCO2/m3으로도 표현할 수 있다. 탄소배출량이 가장

낮은 경우는 원자력 발전으로 전력을 생산하는 경우이며 이 때 생

산수량 당 탄소배출량은 0.056 kgCO2/m3으로 약 73.6배로 차이가

매우 큰 것을 확인할 수 있다.
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Table 4.2 RO process energy consumption and carbon emission

RO RO 
system Pretreatment Intake

Product 
water 

delivery
Other 

facilities SUM

Energy
(kWh/m3) 2.87 0.44 0.21 0.20 0.31 4.030

Carbon 
emission

RO 
system Pretreatment Intake

Product 
water 

delivery
Other 

facilities SUM

Coal
(kgCO2/m3) 2.9360 0.4466 0.2192 0.2068 0.3143 4.123

Oil
(kgCO2/m3) 2.2386 0.3405 0.1671 0.1576 0.2396 3.143

Natural gas
(kgCO2/m3) 1.7392 0.2646 0.1298 0.1225 0.1862 2.442

Solar
(kgCO2/m3) 0.2032 0.0309 0.0152 0.0143 0.0218 0.285

Wind
(kgCO2/m3) 0.0893 0.0136 0.0067 0.0063 0.0096 0.125

Geothermal
(kgCO2/m3) 0.1914 0.0291 0.0143 0.0135 0.0205 0.269

Nuclear
(kgCO2/m3) 0.0402 0.0061 0.0030 0.0028 0.0043 0.056

  Table 4.3은 FO-RO 융합공정 전체 에너지소비량을 전력 생산을

위한 연료 별 탄소배출량을 나타낸 것이다. 앞서 단독 RO 공정의

에너지는 2.16 kWh/m3로 계산되었으며, 앞서 언급했듯이 부속시설

의 에너지소비량은 단독 RO 공정과 동일하다고 가정하였다. 탄소

배출량이 가장 높은 경우는 석탄 연료를 사용하여 전력을 생산하

는 경우이며 이 때 탄소배출량은 3.393 kgCO2/m3으로 계산되었다. 

탄소배출량이 가장 낮은 경우는 원자력 발전으로 전력을 생산하는

경우이며 이 때 생산수량 당 탄소배출량은 0.046 kgCO2/m3으로 계

산되었다. 연료 종류에 따른 탄소배출량은 단독 RO 공정과 FO-RO 

융합공정 동일한 값을 사용했기 때문에 감소 비율은 거의 동일할

것이다. 하지만 석탄 연료 사용 시 FO-RO 융합공정의 탄소배출량

은 3.393 kgCO2/m3으로 단독 RO 공정의 탄소배출량인 4.123 
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kgCO2/m3보다 약 0.73 kgCO2/m3 더 낮은 값을 보였으며, 원자력 발

전으로 전력 생산 시 FO-RO 융합공정의 탄소배출량은 0.046 

kgCO2/m3으로 단독 RO 공정의 탄소배출량인 0.056 kgCO2/m3보다

약 0.01 kgCO2/m3 더 낮은 값을 보였다. 즉 비율적으로는 동일하게

낮아지지만 연료 종류가 바뀌면 탄소배출량 측면에서 FO-RO 융합

공정에서 저감되는 에너지소비량이 큰 의미가 없을 가능성도 있다.

Table 4.3 FO-RO hybrid system energy consumption and carbon 
emission

FO-RO FO-RO
system Pretreatment Intake

Product 
water 

delivery
Other 

facilities SUM

Energy
(kWh/m3) 2.157 0.44 0.21 0.20 0.31 3.318

Carbon 
emission

FO-RO 
system Pretreatment Intake

Product 
water 

delivery
Other 

facilities SUM

Coal
(kgCO2/m3) 2.2066 0.4466 0.2192 0.2068 0.3143 3.393

Oil
(kgCO2/m3) 1.6825 0.3405 0.1671 0.1576 0.2396 2.587

Natural gas
(kgCO2/m3) 1.3071 0.2646 0.1298 0.1225 0.1862 2.010

Solar
(kgCO2/m3) 0.1527 0.0309 0.0152 0.0143 0.0218 0.235

Wind
(kgCO2/m3) 0.0671 0.0136 0.0067 0.0063 0.0096 0.103

Geothermal
(kgCO2/m3) 0.1439 0.0291 0.0143 0.0135 0.0205 0.221

Nuclear
(kgCO2/m3) 0.0302 0.0061 0.0030 0.0028 0.0043 0.046
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 나. 정삼투 플랜트 건설로 인한 탄소배출량 증가

 

  앞서 언급했듯이 단독 RO 공정과는 다르게 FO-RO 융합공정에는

FO 플랜트가 필수적으로 추가된다. 그러므로 본 연구에서는 FO 플

랜트 건설로 인해 증가되는 탄소배출량 계산이 중요하다고 할 수

있다. RO 공정의 경우 플랜트를 구성하고 있는 건설적인 부분들의

세부 사항에 대한 연구를 진행한 결과가 존재한다. Heihsel et al.( 

2019)은 Fig. 4.19와 같이 RO 공정의 경우 플랜트를 구성하고 있는

건설적인 부분들의 세부 공정에서 발생하는 실제 탄소배출량을 제

시하였다. 실제 탄소배출량은 호주 내 RO를 사용하는 담수화 플랜

트를 대상으로 하였으며 대상으로 한 플랜트의 총 생산수량 합은

1,735,910 m3이고 플랜트 수명은 20년으로 가정되었다. 탄소배출량

이 발생하는 세부 사항으로는 전처리(pretreatment), 토목 관련(civil 

costs), 재료 및 장비(equipment and materials), 디자인 관련(design 

costs), 법률 관련(legal and professional), 설치관련 서비스(installation 

services), 막(membranes), 파이프 등(piping, high-grade alloy), 취수 및

배출(intake, Outfall), 수리학적 장비(hydraulic devices) 등이 있다. 본

연구에서는 이렇듯 복잡한 세부사항을 Table 4.4와 같이 정리하였

다. intake와 outfall, pretreatment는 그대로 사용하였으며, RO process

는 membranes, piping, high-grade alloy, hydraulic device를 합하여 나

타내었다. 그 외 나머지 사항들을 모두 더해서 others로 나타내었

다. 그리고 FO process의 경우 RO process 건설 탄소배출량의 2배

값을 적용하였는데, 그 이유는 FO 막모듈 개수가 RO 막모듈 개수

의 2배이므로 건설 규모가 막모듈의 개수에 비례한다고 가정하여

나타내었기 때문이다.
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Fig. 4.19 CO2e emission by desalination inputs.

 

Table 4.4 Details of carbon emissions by process

RO FO-RO 

Intake (kgCO2) 1,774 1,774
Pretreatment (kgCO2) 39 39
RO process (kgCO2) 461 461
FO process (kgCO2) 0 922

Other (kgCO2) 889 889
Sum (kgCO2) 3,163 4,085

 Carbon emission per day
(kgCO2/d) 962,861.5 1,243,531

Permeate quantity per day
(m3/d) 1,735,910 1,735,910

Carbon emission per permeate quantity
(kgCO2/m3) 0.554672 0.716357
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 4.3.3. 탄소배출량 계산 결과 및 분석

  앞서 언급한 방법들을 기반으로 단독 RO 공정과 FO-RO 융합공

정의 건설과 에너지에 대한 탄소배출량을 계산하여 Table 4.5와 같

이 나타내었다. 단독 RO 공정의 건설에 대한 탄소배출량은 Table 

4.4에서 확인할 수 있듯이 0.555 kgCO2/m3이며, FO-RO 융합공정의

건설에 대한 탄소배출량은 FO 막모듈 개수를 고려하여 0.716 

kgCO2/m3로 계산되었다. 그리고 에너지소비량에 따른 탄소배출량도

연료 종류에 따라 Table 4.2, 4.3에서 정리한 내용을 다시 정리하였다.

Table 4.5 Summary of energy consumption and carbon emissions by 
process

RO
FO-RO

Sum FO RO
Module No. 80 242 162 80

Carbon emission by 
construction
(kgCO2/m3)

0.555 0.716 0.161 0.555

Energy consumption
(kWh/m3) 2.87 2.16 0.167 1.99

Carbon 
emission by 

energy
(kgCO2/m3)

Coal 2.94 2.21 0.171 2.04
Oil 2.24 1.68 0.130 1.55

Natural 
gas 1.74 1.31 0.101 1.21

Solar/PV 0.203 0.153 0.0118 0.141
Wind 0.0893 0.0671 0.00519 0.0619

Geothermal 0.191 0.144 0.0111 0.133
Nuclear 0.040 0.0302 0.008 0.022

  Table 4.5의 데이터를 활용하여 1,000 m3 규모의 시설을 각각 설

계한다고 가정하여 각 공정별 건설과 에너지소비량에 따른 탄소배

출량을 연료 종류별로 Fig. 4.20과 같이 나타내었다. 



- 90 -

Fig. 4.20 Summary of total carbon emission by fuel type.

  화석연료(coal, oil, natural gas)로 전력을 생산하는 경우에는 화석

연료 특성 상 탄소배출량이 많기 때문에 에너지소비량이 저감됨으

로 인한 효과가 높게 나타나므로 FO-RO 융합공정이 단독 RO 공정

에 비해 탄소배출량이 낮은 것을 확인할 수 있다. 화석연료로 전력

생산 시 단독 RO 공정과 FO-RO 융합공정의 총 탄소배출량 차이의

범위는 271.1―568.4 kgCO2/m3로 최대치(568.4 kgCO2/m3) 기준으로 보

면 RO 공정의 건설에서 발생하는 탄소배출량(555 kgCO2/m3)보다

높은 값을 보이므로 FO-RO 융합공정 적용 시 친환경적으로 운전

이 가능하다고 할 수 있다. 그러나 신재생에너지와 원자력 발전에

서는 얘기가 달라진다. 신재생에너지와 원자력 발전에는 전력생산

시 발생하는 탄소배출량이 급감하여 오히려 FO-RO 융합공정의 총

탄소배출량이 단독 RO 공정의 총 탄소배출량보다 높은 것으로 나

타났다. 가장 탄소배출량이 낮은 경우는 원자력 발전으로 전력을

생산하는 경우이며 이 때 단독 RO 공정의 총 탄소배출량이 FO-RO 

융합공정의 총 탄소배출량보다 약 151 kgCO2/m3 정도 낮은 것으로
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나타났다(20년 지속 기준, 생산수량 1000 m3 규모). 즉, RO 공정의

에너지소비량을 저감시키기 위해 FO 공정을 도입한 FO-RO 융합공

정은 단독 RO 공정과 비교하면 에너지소비량이 저감되는 것은 자

명하다. 하지만, FO 공정 도입으로 인해 플랜트 건설이 추가적으로

발생하고 이에 대한 탄소배출량도 증가하게 된다. FO 플랜트 건설

이 추가적으로 발생하더라도 화석연료로 전력을 생산하는 경우에

는 FO-RO 융합공정의 총 탄소배출량이 기존 단독 RO 공정보다 낮

으므로 친환경적이고 에너지소비량도 낮은 공정이라고 할 수 있지

만, 신재생 에너지나 원자력 발전을 사용하는 경우에는 에너지소비

량이 낮은 공정은 맞지만 탄소배출량 관점에서 친환경적인 공정이

라고 단정 짓기는 어렵다. 

  위와 같은 결과로 비춰봤을 때 FO-RO 융합공정은 화석연료로

대부분의 전력을 생산하고 있는 산유국, 개발도상국 등에서는 친환

경 저에너지 공정이라고 할 수 있으며 적용 가능성도 높을 것으로

예상된다. 그리고 기본적으로 RO 공정을 활용해서 해수담수화를

통한 담수 생산이 필요한 곳도 산유국이나 개발도상국일 가능성이

높으므로 높은 수요와 친환경 저에너지 공정의 시너지 효과를 기

대할 수도 있을 것으로 예상된다.
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제5장 결론 및 향후 연구

5.1. 연구 결과 요약 및 결론

  본 연구에서는 해수담수화 분야에서 FO-RO 융합공정의 에너지

소비량과 탄소배출량을 계산하여 단독 RO 공정과 비교 분석하였

다. FO-RO 융합공정은 기존 단독 RO 공정의 에너지소비량을 저감

하기 위해 FO 공정을 도입하여 RO 공정의 원수를 희석하는 공정

이다. FO 공정은 삼투압을 구동력으로 저농도의 FS의 물을 고농도

의 DS 쪽으로 투과시켜 DS를 희석시키는 공정이다. 이 때 투과되

는 물은 반투과성막을 통과하면서 염은 걸러지고 순수한 물만 투

과된다. FO 공정에서는 삼투압을 구동력으로 하므로 에너지소비량

이 RO 공정에 비해 매우 작다. 그러므로 RO 공정의 에너지소비량

을 저감하면 전체 에너지소비량이 저감된다고 볼 수 있다. FO 공

정을 도입하면 위와 같은 이유로 전체 공정의 에너지소비량이 저

감되는 것은 분명하지만 FO 공정을 설계할 수 있는 프로그램이 없

어 정량적인 계산을 할 수 없었다. 그래서 본 연구에서 FO 공정에

사용되는 모듈의 성능을 예측할 수 있는 설계 프로그램을 개발하

여 에너지소비량을 계산하였다. 그리고 에너지소비량 관점에서만

본다면 FO-RO 융합공정의 장점은 너무나도 자명하지만 FO 공정

플랜트가 추가로 필요하므로 이에 대한 탄소배출량이 발생한다. 그

러므로 본 연구에서는 FO 설계 프로그램을 개발하여 에너지소비량

을 계산하였고, 감소되는 에너지소비량에 따른 탄소배출량 저감량

과 FO 공정 플랜트 추가 건설로 인해 증가되는 탄소배출량을 계산

하여 비교 분석하였다. 위와 같이 본 연구 과정을 요약할 수 있으

며 요약 결과는 아래와 같이 정리하였다.
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  (1) 정삼투 설계프로그램 개발

  FO 설계프로그램을 개발하기 위해 FO 모듈의 성능을 예측할 수

있는 모델을 먼저 개발하였다. 이론기반 모듈 모델을 개발한 후 총

116개의 실험데이터를 활용한 fitting 과정을 실시하여 모델을 개선

해서 오차율 10.01%의 모듈 모델(플럭스 기준)을 개발하였다. 개발

된 모델을 기반으로 온도, 파울링 정도, 막모듈 배열, 단위변환 등

을 조절할 수 있는 FO 설계프로그램을 개발하였다.

  (2) 에너지소비량 계산

  앞서 개발한 FO 설계 프로그램과 RO 막모듈 제조사에서 제공하

는 상용 RO 설계 프로그램을 활용하여 FO와 RO 공정의 에너지소

비량을 계산하였다. RO 공정에서의 조건은 동일하게 하여 단독

RO 공정과 FO-RO 융합공정의 총 에너지소비량을 계산한 결과 각

각 2.87, 2.16 kWh/m3으로 FO-RO 융합공정이 단독 RO 공정 대비

에너지소비량을 24.7% 정도 저감할 수 있는 것으로 계산되었다. 

  (3) 탄소배출량 계산

  생산수량이 1,000 m3/d 인 경우, 화석연료로 전력 생산 시 단독

RO 공정과 FO-RO 융합공정의 총 탄소배출량 차이의 범위는 271.1

―568.4 kgCO2로 최대치(568.4 kgCO2) 기준으로 보면 RO 공정의 건

설에서 발생하는 탄소배출량(555 kgCO2/m3)보다 높은 값을 보이므

로 FO-RO 융합공정 적용 시 친환경적으로 운전이 가능하다고 할

수 있다. 그러나 신재생에너지와 원자력 발전으로 전력을 생산하는

경우에는 에너지소비량에 따라 발생하는 탄소배출량이 급감하여

오히려 FO-RO 융합공정의 총 탄소배출량이 단독 RO 공정의 총 탄

소배출량보다 높은 것으로 나타났다. 가장 탄소배출량이 낮은 경우
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는 원자력 발전으로 전력을 생산하는 경우였으며, 이 때 단독 RO 

공정의 총 탄소배출량이 FO-RO 융합공정의 총 탄소배출량보다 약

151 kgCO2 정도 낮은 것으로 나타났다(20년 지속 기준, 생산수량

1000 m3 규모).

  RO 공정의 에너지소비량을 저감시키기 위해 FO 공정을 도입한

FO-RO 융합공정의 에너지소비량이 단독 RO 공정의 에너지소비량

보다 낮은 것은 여러 연구들을 통해 검증되었다. 하지만 앞서 언급

했듯이 FO 공정 도입한 추가 플랜트 건설이 필요하고 이에 대한

탄소배출량도 증가하게 된다. FO 플랜트 건설이 추가되더라도 화

석연료로 전력을 생산하는 경우에는 FO-RO 융합공정에서 발생되

는 총 탄소배출량이 기존 단독 RO 공정보다 낮으므로 친환경적이

고 에너지소비량도 낮은 공정이라고 할 수 있다. 하지만, 신재생

에너지나 원자력 발전을 사용하는 경우에는 FO-RO 융합공정이 에

너지소비량이 낮은 공정은 맞지만, 탄소배출량 관점에서는 오히려

탄소배출량이 더 높으므로 전력생산 원료에 따라 친환경적인 공정

의 여부가 결정된다고 할 수 있다.
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5.2. 향후 연구 방향

  본 연구의 중점은 존재하지 않던 FO 설계 프로그램을 개발한 것

과 FO-RO 융합공정의 총 탄소배출량을 기존 RO 공정과 비교분석

한 것이다. 탄소배출량 계산 부분에서는 기존 RO 단독 공정을 활

용한 실제 플랜트 데이터를 기반으로 계산하여 신뢰성이 높다고

할 수 있다. 하지만, FO 공정의 건설 부분은 RO 공정 건설 부분

데이터에서 막모듈에 비례한다고 가정하여 계산했기 때문에 신뢰

성이 낮을 가능성도 있다. 그러므로 FO 공정 분야에서 탄소배출량

을 다룬 문헌들에 대한 충분한 검토를 통해 FO 공정의 건설 부분

높은 신뢰성을 가진 탄소배출량 계산 방법을 도입할 필요가 있을

것으로 생각된다. 예를들면 건설에 따라 발생하는 탄소배출량도 운

송, 재료, 에너지소비 등 세분화 할 수 있을 것으로 예상할 수 있

는데, 운송, 재료 등과 같이 변동폭이 작은 항목도 있지만 에너지

소비량의 경우는 앞서 본 연구에서 언급했듯이 전력생산 시 사용

되는 연료별로 변동폭이 매우 크기 때문에 이를 고려한다면 건설

에 따른 탄소배출량 계산 결과가 바뀔 수도 있다. 그러므로 건설에

따른 탄소배출량을 문헌조사를 통해 세분화하여 건설에 따른 탄소

배출량 계산과정의 신뢰도를 높일 계획이다.

  본 연구에서 개발한 FO 모듈 모델은 FO 막 내외부에서 일어나

는 현상과 각종 물질전달 및 물질평형식 등 20여개의 비선형 연립

방정식을 푸는 방식으로 이 과정에서 Microsoft Excel의 해 찾기 기

능 중 최적 해를 찾기위한 진화 알고리즘을 사용한다. 이 알고리즘

은 복잡한 연립방정식의 해를 구할 수 있다는 장점이 있지만 계산

시간이 상대적으로 오래 걸린다는 단점이 있다. 따라서, 이 FO 모

듈 모델로 개발한 공정 설계 프로그램의 계산 시간도 컴퓨터 속도

에 따라 수십에서 수백 초 정도로 오래 걸려, 계산 시간이 1초 내

외인 RO 공정 설계 프로그램과 비교하면 사용성이 떨어진다고 할

수 있다. 그러므로 본 연구의 후속 연구로 FO 모듈 모델의 계산
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시간을 단축할 수 있는 방법이 필요할 것으로 생각된다. 이와 관련

하여 아직 플럭스만 예측가능한 수준이지만, 회귀식과 딥러닝을 활

용한 FO 모듈 모델의 연구를 진행하고 있으며 이를 더 발전시켜나

갈 계획이다(전종민 등, 2019; 김재윤 등,2020).
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간 홍주형, 민재형, 민석이형, 범석이형에게도 다시 감사의 말씀을

드립니다. 지금은 각자 열심히 생활하고 있는 석사시절 동기인 준

서와 현욱이, 설계사에서 고생하고 있는 재학이와 누리에게도 감사

하다고 전하고 싶습니다. 그리고 저와 연구실 생활을 가장 오래동

안 진행한 영규형에게도 감사의 말씀을 드립니다. 묵묵하고 성실하

게 열심히 잘 도와주고 있는 재영이와 재윤이, 아직 미숙하지만 의

욕많고 박사과정에 진학해서 오래 볼 동건이에게도 고맙고 앞으로

잘 부탁한다고 말하고 싶습니다.

 오랜 시간 벗으로 지내온 상준이와 민준이에게도 고맙다는 말을

하고 싶습니다. 그리고 이번에 박사학위를 받은 영환이형에게도 고

맙고 축하한다고 전하고 싶습니다. 동생이지만 항상 신경써서 챙겨
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주는 현욱이, 일본에서 박사과정 중인 박광재, 시국 때문에 혼자

독수공방하고 있는 보배, 열심히 잘 놀아준 유광재, 가벼워보이지

만 뜻 깊은 성엽에게도 고맙다는 말을 하고 싶습니다.

 기나긴 학위과정동안 많은 도움을 주시고 한 가정의 가장이 될

때까지 키워주신 부모님께 감사드립니다. 무뚝뚝 해보이지만 배려

깊은 동생에게도 감사드립니다. 부족한 저에게 따님을 주시고 지켜

봐주시는 장인어른과 장모님께도 감사드리고, 친동생 만큼이나 잘

따라주는 처남 경회에게도 감사하다는 말씀을 전하고 싶습니다.

 마지막으로 사랑하는 아내 인회, 큰 아들 유진, 작은 아들 유안에

게 이 논문을 바치며 감사하다는 말을 전하고 싶습니다. 존재만으

로도 정진할 수 있는 원동력이 되었습니다.

 모든 분들께 감사함을 전할 수는 없었지만, 이 지면을 빌어 다시

한 번 감사드립니다. 더욱 정진해서 어엿한 연구자로 거듭날 수 있

도록 스스로 채찍질하며 나아가도록 하겠습니다. 감사합니다.
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