
 

 

저작자표시-비영리-변경금지 2.0 대한민국 

이용자는 아래의 조건을 따르는 경우에 한하여 자유롭게 

l 이 저작물을 복제, 배포, 전송, 전시, 공연 및 방송할 수 있습니다.  

다음과 같은 조건을 따라야 합니다: 

l 귀하는, 이 저작물의 재이용이나 배포의 경우, 이 저작물에 적용된 이용허락조건
을 명확하게 나타내어야 합니다.  

l 저작권자로부터 별도의 허가를 받으면 이러한 조건들은 적용되지 않습니다.  

저작권법에 따른 이용자의 권리는 위의 내용에 의하여 영향을 받지 않습니다. 

이것은 이용허락규약(Legal Code)을 이해하기 쉽게 요약한 것입니다.  

Disclaimer  

  

  

저작자표시. 귀하는 원저작자를 표시하여야 합니다. 

비영리. 귀하는 이 저작물을 영리 목적으로 이용할 수 없습니다. 

변경금지. 귀하는 이 저작물을 개작, 변형 또는 가공할 수 없습니다. 

http://creativecommons.org/licenses/by-nc-nd/2.0/kr/legalcode
http://creativecommons.org/licenses/by-nc-nd/2.0/kr/


공 학 석 사 학 위 논 문

CO2-N2를 이용한 천연가스

액화사이클의 성능평가

2012년 2월

부경대학교 대학원

냉동공조공학과

곽 진 우



공 학 석 사 학 위 논 문

CO2-N2를 이용한 천연가스 

액화사이클 성능평가

지도교수   윤  정  인

이 논문을 공학석사학위논문으로 제출함

2012년 2월

부경대학교 대학원

냉동공조공학과

곽 진 우



곽진우의 공학석사 학위논문을 인준함

2011년  12월

주   심    공학박사    최 광 환      인

위   원    공학박사    김 은 필      인

위   원    공학박사    윤 정 인      인



- i -

목  차

Abstract··········································································································ⅲ

ListofFiguresandTables········································································ⅳ

Nomenclature·································································································ⅶ

제 1장 서 론 ······································································································1

1.1연구 배경········································································································1

1.2종래 연구 및 국내외 연구동향····································································4

1.3연구 목적········································································································5

제 2장 연구 이론································································································6

2.1설계의 기초 이론···························································································6

2.2원료가스 액화에 따른 냉매의 조건과 물성 데이터··································9

2.3새로운 액화사이클 설계의 요구································································12

제 3장 시뮬레이션····························································································16

3.1시뮬레이션 가정 조건 및 원료가스 조성비·············································16

3.2기존 액화사이클 분석·················································································17



- ii -

3.3CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클 설계····························································27

3.4CO2-N2(3-3)사이클 설계···········································································31

제 4장 결과 및 고찰························································································36

4.1LNG열교환기 내 압력강하 선정······························································36

4.2이산화탄소를 이용한 캐스케이드 사이클의 기초 설계··························46

4.3이산화탄소를 이용한 캐스케이드 사이클의 최적 설계··························58

4.4캐스케이드 사이클의 엑서지(exergy)분석··············································63

제 5장 결 론····································································································67

참고문헌·················································································································70

감사의 글···············································································································73



- iii -

PerformanceEvaluationofNaturalGas

LiquefactionCycleusingCO2-N2

Jin-WooKwag

DepartmentofRefrigerationandAir-ConditioningEngineering,

TheGraduateSchool,PukyongNationalUniversity

Abstract

 This paper presents a new natural gas liquefaction cycle which utilizes carbon 

dioxide(CO2)and nitrogen gas(N2) cycles. The liquefaction cycle with staged 

compression was designed and simulated using the HYSYS software for improving 

cycle efficiency. This included a cascade cycle with a three-stage compression 

consisting of a CO2 and a N2 cycle. These cycles were compared with an optimized 

staged compression process. The Compressor work, specific energy, and COP 

(Coefficient of Performance) of the cascade cycles were compared and analyzed. In 

this study, using C3H8-C2H4-CH4 cycle heat exchanger design of LNG and natural gas 

at a pressure drop of liquefaction cycle, the impact on the identified results, the 

following conclusions were obtained. Refrigerant pressure drop due to the increase of 

natural gas, an Compressor work, the average growth rate of 3.8% was shown, 

specific power showed that the average increased by 3.8%. Using C3H8-C2H4-CH4 

cycle is based on the newly proposed CO2-C2H6-N2 and CO2-N2 cycle performance of 

liquid was analyzed whether the exergy. In other words, the refrigerant type, number 

of streams, the number of compressors, LNG compared the number of heat 

exchangers, compressor work, COP, compared to specific energy value and also, in 

addition, by comparing the loss of exergy within the cycle and then the following 

conclusions were obtained. CO2-N2 cycle as the two existing three sectors 

responsible for the temperature of refrigerant existing in the C3H8-C2H4-CH4 by less 

than a high compression efficiency and the amount shown. However, future 

improvements than N2, if the efficiency of the cycle configuration of the device in a 

smaller unit less trouble, because there are advantages of a simple liquid cycle 

where space is limited liquefaction cycle for LNG-FPSO is considered as a suitable.
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제 1장 서  론

1.1연구 배경

국제적으로 고유가 현상과 지구 온난화에 대한 환경규제 강화 등으로 석유에 

대한 의존도를 줄일 수 있는 대체에너지원에 대한 관심이 높아지고 있다.대표

적인 에너지로 천연가스를 들 수 있다.특히,전기에너지와 도시가스 생산으로 

인해 천연가스의 비중은 지속적으로 커지고 있다.BritishPetroleum에서 제공하

는 자료에 의하면 천연가스의 분포구역은 유럽과 동유럽에 약 35%,중동지역에 

40%에 있고,확인 매장량은 전 세계가 향후 60~70년을 사용할 수 있다고 하였

다.[1]더욱이 세계 2위의 천연가스 수입국인 우리나라로서는 많은 관심이 요

구되는 에너지원이다.우리나라의 1차 에너지원의 14%차지하고 있고,연간 약 

26백만 톤을 해외에서 수입되어 사용한다.그리고 환경적인 측면에서는 환경 오

염물질인 황과 질소 화합물을 배출하지 않는다는 점에서 청정연료라고 불린다.

[2]천연가스는 메탄,에탄,프로판,부탄,질소,에틸렌 등과 같이 여러 가지 성

분들로 이루어져있으며,그 중에 메탄이 약 80% 이상을 차지하고 있다.[3],[4]

천연가스의 이송방법은 크게 파이프라인을 이용하여 기체상태의 가스를 이송

하는 PNG(PipelineNaturalGas)방식과 생산지에서 천연가스를 액화시켜 액화

상태의 가스를 이송하는 LNG(LiquefiedNaturalGas)그리고 가스전에서 채굴

할 수 있는 천연가스 매장량이 적고 시장까지의 이동거리가 먼 경우에 천연가

스 하이드레이트를 이용하는 GTL(Gas-To-Liquid)방식이 있다. LNG방식은 
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PNG,GTL방식에 비해 다음과 같은 이점이 있다.PNG에 비해 취급이 용이한 

액체를 다룸으로써 가스운반에 따른 원거리 수송이 가능하고,수요지로부터 멀

리 있는 한계 가스전의 활용이 가능하다.GTL은 타 방식에 비해 기술적인 위험

도가 높다.[5]취급이 용이한 액체로 만들기 위해서는 수송선의 저장 탱크 압력

에 맞게 초기 5000kPa를 120.9kPa로 낮추면,온도는 32℃에서 -158.5℃로 액화

온도에 근접하게 된다.그러면 체적이 기체에 비해 600배 줄어들어 운송에 더욱 

용이하게 된다.

LNG 플랜트 산업에서 핵심 기술인 LNG 액화 기술은 몇몇의 외국 선진 업

체들이 독점하고 있으며,특히 우리나라는 해외 플랜트 건설에 있어서도 전처리

공정,주변장치 설계 및 단순 건설 영역에 국한되어 있어,더욱 액화사이클 라

이센스에 대한 요구가 절실하다.LNG플랜트 시장은 97%정도를 일본과 미국이 

차지하고 있으며,Bechtel사는 Phillips사와 Chiyoda화공은 Shell사와 JGC와 

KBR사는 APCI사와 카르텔(Cartel)을 형성하여 플랜트시장을 독점하고 있다.미

국이 특허의 약 80%를 차지하고 있는 것에 비해 우리나라는 1.1%에 머물러 미

비한 상태임을 알 수 있다.각 나라마다 특허 동향을 살펴보면,미국은 액화공

정 기술에 주력을 하고 있으며,프랑스와 일본은 전처리공정에 한국과 독일은 

저장기술에 주력하고 있는 것을 알 수 있다.[4]

LNG플랜트는 1964년 알제리의 Arzew에 의해 처음으로 상용규모의 LNG액

화플랜트가 가동되기 시작한 이래 5개 정도의 액화공정기술이 개발 적용되어왔
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다.국내의 LNG 액화플랜트 관련기술로는 한국가스공사의 LNG 인수기지 및 

저장탱크 설계기술로,액화플랜트 기술과 유사하고,LNG 액화공정 연구로는 

LNG운반선의 BOG재 액화장치 개발 및 LNG신 액화공정을 개발 하고 있다.

그러나 해외 선진국과 비교 할 때 천연가스 액화공정 자체에 대한 설계 및 건

설 경험이 전무하며,주변장치 설계 및 건설 부문에서 Subcontractor정도로 참

여범위가 매우 제한적인 도입기에 해당된다.따라서 LNG액화플랜트의 독자적

인 액화공정 기술의 보유와 이에 따른 EPC기술 확보가 세계시장 진입의 필수

조건이다.[6]액화공정은 캐스케이드에서 SMR(SingleMR),C3MR,DMR(Dual

MR)로 변화하였으며,현재까지는 C3MR 공정이 전체 플랜트에서 80%이상을 

차지하고 있으나 앞으로는 C3MR을 변형시킨 DMR,PMR,AP-XTM으로 대체되

어 나갈 가능성이 있다.1970년대 이후로는 대부분의 액화공정에 C3MR을 사용

한 것을 알 수 있으며,이 공정 또한 시대 변화에 따라 용량이 상당히 증가했

다.[5]
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1.2종래 연구 및 국내외 연구동향 

LNG 액화공정에 대한 종래 연구를 살펴보면 1960년대부터 시작되었고,

Phillips사의 D.L.Andress는 캐스케이드 사이클의 발전사에 대해 기술하였

다.[7]Kikkawa외[8]는 CHEMCAD3를 이용하여 예냉각 루프와 팽창기를 적용

한 혼합냉매 액화공정을 시뮬레이션 하였고 Terry외[9]는 HYSYS를 이용하여 

대표 액화사이클들을 해석하여 비교 분석하였다.그리고 Wen-ShengCao외[10]

는 HYSYS를 이용해서 질소와 메탄을 이용한 액화공정을 시뮬레이션 하여 혼합

냉매 공정과 비교 분석하였다.국내에서는 Yoon등[11,12,13,14]은 HYSYS를 이

용하여 캐스케이드 사이클에 대한 시뮬레이션을 수행하였다.TatianaMorosuk

등[15]은 캐스케이드 사이클의 유효일을 분석하였으며,Mafi등[16]은 Olefin

Plant에 대하여 캐스케이드 사이클과 MR사이클의 적용 가능성을 검토하였다.

Qualls등[17]은 필립스 옵티마이저 캐스케이드 사이클의 성능향상을 위한 개선

에 대하여 발표하였고,Coggins등[18]은 마이크로프로세서를 활용하여 캐스케

이드 사이클의 성능을 향상시켰으며,Pop등[19]은 2단 캐스케이드 사이클에 대

한 비가역 수학적 분석을 하였다.그리고 Shimko등[20]은 HYSYS를 이용하여 

J-T사이클과 역브레이톤 사이클을 적용한 할로겐 신액화 공정에 대하여 연구하

였다.Qualls등[21]은 필립스 옵티마이저 캐스케이드 사이클에 액체 팽창기

(FlashingLiquidExpander)를 적용하여 J-T밸브로 팽창할 때 보다 열효율이 

0.61%,LNG생산량이 약 7% 증가할 수 있다는 시뮬레이션 결과를 제시했다.
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1.3연구 목적

고부가 가치 사업인 LNG 플랜트 시장에 진입을 하기 위해서는 독자적인 액

화공정 라이센서와 EPC(EngineeringProcurementandConstruction)기술 개발

이 요구된다.기존의 공정과 다른 차별성을 갖기 위해서 신냉매의 사용과 최적

화를 유도하는 다른 방법 등이 있어야 한다.본 연구에서는 초저온 냉동사이클

의 기본이며 액화사이클 중 하나인 필립스 옵티마이저  캐스케이드 사이클을 

기초로 액화사이클 설계에 있어서 LNG 열교환기 내에 압력강하가 액화사이클

에 미치는 영향을 중심으로 그 특성을 파악하여 LNG 열교환기 분야의 압력강

하 기준을 제시하는 데 목적이 있다.그리고 신냉매의 사용을 위해 자연냉매 중

에서 무독성,비가연성을 갖고 있고 오존파괴계수가 0인 이산화탄소와 불활성 

냉매로서 사이클의 안정성과 단순성을 기대하게 하는 질소를 적용하였다.이를 

신사이클에 적용하고 엑서지 분석을 통해 그 유용성을 파악하는 것이 두 번째 

목적이다.기존의 액화사이클과 차이점을 분명히 하여 새로운 액화사이클 라이

센스의 요구를 충족시킬 것으로 기대해 본다.
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제 2장 연구 이론

2.1설계의 기초 이론

2.1.1상태방정식[22]

 천연가스(Feedgas,원료가스라 하며 이하 원료가스라 한다)는 메탄,에탄,프

로판,부탄,질소,에틸렌 등과 같은 여러 가지 성분들이 혼합되어 있기 때문에 

혼합물에 대한 상평형을 계산하기 위해 각 성분 간의 상호작용 관계가 포함되

어 있는 Peng-Robinson식(2.1),(2.2)을 사용 하였다.그리고 혼합물의 엔탈피와 

엔트로피를 계산하기 위해 Lee-Kesler-Plocker식(2.3)을 사용하였다.









 




  






 
 





(2.1)

식(2.1)은 (2.2)로 바뀔 수 있으며

      

 


  

 (2.2)

식(2.2)에서 Z는 압축계수이며,A와 B는 기체의 상태와 관련되는 계수들이다.

Lee-Kesler-Plocker식은 극성을 띄지 않는 혼합물에 관련되어 사용될 수 있으
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  


   (2.3)

 
∙ (2.7)

며,엔탈피와 엔트로피를 계산할 수 있는 식으로 다음과 같다.

2.1.2열역학 방정식[23]

본 시뮬레이션에서는 각 사이클마다 성능을 비교하기 위해 열역학 공식을 이

용하였고,아래에 그 식들을 나타내었다.

 ∙ (2.4)

 ∙ (2.5)




(2.6)

여기서,Qe는 천연가스로부터 제거되는 열량,Wc는 열을 이동시키는데 필요한 

열량,G는 냉매 순환량을 나타낸다.

2.1.3엑서지 분석

액화사이클 내의 열에너지의 질적 유용성을 확인하기위하여 엑서지(exergy)를 

이용하였다.각각의 액화사이클마다 엑서지 분석을 통하여 COP와 압축일량의 

증가를 역으로 추적해보았고 어느 구간에서 많은 손실이 발생하고 그 이유를 

확인하였다.각 사이클의 엑서지 분석은 다음 식을 이용하여 계산하였다.
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사이클 내의 각 구성기기에 대한 엑서지 손실을 구하는 식은 Table.2.1에 나

타내었다.이 계산식을 기본으로 새롭게 설계한 사이클의 엑서지 손실을 비교 

및 분석하였다.

Table.2.1Exergylossindifferentcomponents[24]

Equipment Symbol Exergyloss(kW)

Compressor ∆ 

Expander
∆ 

Expansionvalve
∆ 

Liquidvaporsplitter
∆  

mixersplitter
∆  

LNG heatexchanger ∆ 
 



 

Aircooler
∆ 
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2.2원료가스 액화에 따른 냉매의 조건과 물성 데이터

LNG방식의 액화사이클 온도 범위는 대략 30~-162℃이다.원료가스의 초기 

온도는 30℃이고 최종 액화온도는 극저온인 -150℃이다. 액화사이클의 대표적

인 형태인 캐스케이드 사이클의 열교환 형태는 냉매간의 잠열인데,이를 얻기 

위해서는 액체상태로 J-T밸브(Joule-Thomsonvalve)를 통과시켜 냉매를 낮은 

온도로 만들어야한다.그러므로 냉매간의 온도 범위의 중첩이 큰 범위의 원료가

스의 온도 구간을 여러 냉매를 통해 낮추는 중요한 변수가 되는 것이다.LNG

액화사이클에 사용되는 대표적인 냉매들의 적용가능 온도 범위와 물성치 값을 

Fig.2.1과 Table.2.2에 나타내었다.

Fig.2.1Usablerefrigerantsfortemperature[25]
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Refrigerants

Normal
boilingpoint

[℃ ]

Critical
temperature

[℃ ]

Critical
pressure

[kPa]

Freezing
point

[℃ ]

C3H8 Propane -41.89 96.83 4,248 -187.53

C2H6 Ethane -88.45 32.32 4,872 -182.65

C2H4 Ethylene -103.70 9.30 5,114 -169.00

CH4 Methane -161.34 -82.44 4,599 -182.31

CO2
Carbon

dioxide
-78.33 31.21 7,383 -56.42

N2O
Nitrous

oxide
-89.50 36.50 7,221 -102.00

H2O Water 99.97 373.95 22,064 0.01

N2 Nitrogen -195.70 -146.8 3,400 -209.80

Table.2.2PropertiesofrefrigerantsinLNG plant[25]
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Fig.2.2는 원료가스의 T-s선도이며,등압선을 통해 각 압력별 원료가스의 응

축과정을 확인할 수 있다.

Fig.2.2T-sdiagram ofnaturalgasinLNG plant[26]
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2.3새로운 액화사이클 설계의 요구

액화사이클에는 순수냉매 액화사이클과 혼합냉매 액화사이클로 나뉜다.순수 

냉매 액화사이클은 열역학적으로 간단하고 효율이 좋으며,냉매의 조합,냉매의 

온도를 쉽게 산정할 수 있어 열역학적 분석에 용이하다.이에 반해 여러 냉매를 

혼합하여 만드는 혼합냉매 액화사이클은 현열을 이용한 열교환으로 효율면에서 

뛰어나지만,조성비를 맞추기 어렵고 더욱이 열역학적 해석에는 많은 변수를 만

들어낸다.이번 연구는 순수 냉매를 통한 액화사이클의 열역학적 해석에 중점을 

두기에 순수 냉매 액화사이클을 이용하였다.순수 냉매 액화사이클에는 그 시초

라 할 수 있는 캐스케이드 액화사이클이 있다.캐스케이드 액화사이클은 

ConocoPhillips사가 소유권을 갖고 있으며,여기에 효율위주로 최적화한 사이클

이 필립스 옵티마이저 캐스케이드 사이클이다.이 사이클도 ConocoPhillips사가 

독점적인 권한을 갖고 있기에 장치 내부의 세부적인 데이터 값을 알기 어렵다.

하지만 냉매 종류와 증발온도와 응축온도는 공개되어 있기에,이를 바탕으로 상

용프로그램인 HYSYS를 이용하여 몇몇의 모사가 이루어지고 있다.추가로 필립

스 옵티마이저 캐스케이드 사이클에 사용된 냉매는 순수 냉매인 메탄,에틸렌,

프로판이다.

본 연구에 새로운 사이클을 위하여 이산화탄소,질소 냉매를 적용하였는데,

그 이유로는 냉매를 다르게 함으로써 기존 사이클과 차별성을 가질 수 있기 때

문이다.그리고 냉매의 선택이유로는 이산화탄소는 자연냉매 중에서 무독성,비
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가연성과 오존파괴계수가 0이라는 장점과 질소는 열적으로 평형하고 불활성등

의 장점을 가지고 있기 때문이다.하지만 이산화탄소는 임계 압력이 약 7.834

MPa,임계온도는 약 31.06℃여서 응축온도 40℃인 공랭식의 사이클을 설계하

는 데 있어 향후 어려움이 될 수 있다.Fig.2.3은 이산화탄소와 타 냉매와의 비

교를 나타내었다.임계온도를 넘어서는 구간 즉,초임계 영역으로 응축기의 온

도가 40℃인 기존의 공정에 적용하기에는 어려움이 있다.이번 연구와는 별개

로 초임계를 넘어서는 분야인 Transcriticalprocess대해서 연구가 국내외로 계

속 진행 중에 있다.본 연구에서 사이클 시뮬레이션 프로그램으로 사용한 

HYSYS에서의 Peng-Robinson상관식은 임계상태에서만 적용 가능하여 정확한 

이산화탄소의 상태 값을 구할 수 없었다.그렇기에 다소 효율은 떨어지더라도 

시장에서 검증을 받은 Subcriticalprocess을 이용하였다.Fig.2.4는 이산화탄소

의 임계온도를 기준으로 한 시스템을 표현한 것이다.[26]
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Fig.2.3Comparisonofpressurelevels[27]
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Fig.2.4P-hdiagram ofCO2byprocess[27]
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제 3장 시뮬레이션

3.1시뮬레이션 가정 조건 및 원료가스 조성비

 본 연구에서 사용되는 원료가스의 구성요소는 한국가스공사 삼척기지에서 제

공된 조성비를 기준으로 하였다.Table.3.1에 시뮬레이션 가정 조건을 나타내었

으며,원료가스의 유량은 트레인 용량 5MTPA(MillionTonPerAnnum)를 기준

으로 설정하였다.그리고 Table.3.2에 수분,이산화탄소,수은,중질의 탄화수소

계 가스를 제외하고 평준화되어진 원료가스의 조성비를 나타내었다.

Table.3.1Assumedconditionsofsimulation[28]

Feed gas mass flow [kg/h] 570,600

Feed gas temperature [℃] 32

Feed gas pressure [kPa] 5000

Liquefaction temperature [℃] -157.9

Air cooler outlet temperature [℃] 40

Air cooler outlet temperature [℃]       30 (CO2)

Table.3.2Compositionoffeedgas(Naturalgas)[28]

Component Mole fraction [%]

Nitrogen 0.0022

Methane 0.9133

Ethane 0.0536

Propane 0.0214

I-Butane 0.0046

n-Butane 0.0047

I-Pentane 0.0001

n-Pentane 0.0001

Total 1
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3.2기존 액화사이클 분석

3.2.1캐스케이드 액화사이클의 기본이론

액화사이클에서 가장 기초가 되는 캐스케이드 액화사이클은 Fig3.1에서 나타

난 것과 같이 세 가지 순수 냉매(메탄,에탄 혹은 에틸렌,프로판)를 이용한다.

각 사이클의 냉각기는 공랭식 냉각기를 사용하는데,고온 고압의 냉매를 약 40

℃까지 냉각시키게 된다.원료가스는 세 개의 열교환기를 지나면서 냉각이 되

며,각각의 사이클에서 프로판 증발기는 에틸렌 냉매의 응축기 역할을 하고 에

틸렌 증발기는 메탄 냉매의 응축기 역할을 한다.세 개의 열교환기를 거쳐 단계

적으로 프로판 사이클에서 약 -40℃까지,에탄 혹은 에틸렌 사이클에서 약 -95

℃까지,마지막 메탄 사이클에서 원료가스를 약 -162℃까지 냉각시키는 사이클

이다.

Fig.3.1Schematicdiagram ofbasiccascadecycle
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3.2.2액화사이클 설계의 압축방식

필립스 옵티마이저 캐스케이드 사이클을 모사하는 과정에 있어 압축방식의 개

념을 확립하는 것이 중요하다.예를 들어 다단 압축 방식에는 2단 압축 1단 팽

창방식과 2단 압축 2단 팽창방식을 적용하는 것을 들 수 있겠다.먼저 기존의 

종래연구를  Fig.3.2와 Fig.3.3를 통해 살펴보면 2단 압축 방식의 기본 개념도

를 알 수 있다.

먼저,2단 압축 1단 팽창방식은 저단의 팽창밸브로 가기 중간 냉각기를 적용

하여 응축기를 통과한 액체상태의 냉매 일부를 바이패스 시켜 주 냉매를 과냉

각 시키는 것을 알 수 있다.중간 냉각기(Intercooler)에서 주 냉매를 과냉각 시

키고 증발한 저온저압의 기체상태 냉매는 1단 압축기 토출 가스와 혼합되어 2

단 압축기로 유입되어 온도를 낮춤으로써 과열압축을 방지한다.과냉각으로 인

해 증발기로 유입되는 팽창밸브 출구 측의 건도가 0에 가깝게 접근하여 전체적

인 냉동효과는 증가한다.그리고 2단 압축 2단 팽창방식은 팽창 밸브를 두 개 

사용하며 1단 팽창밸브를 거친 저온저압의 냉매는 기액분리기(Separtor)를 통하

는 것을 알 수 있다.저온의 기체 냉매는 1단 압축기 토출 가스와 혼합되어 2단 

압축기로 유입되면서 2단 압축기의 과열압축을 방지한다.1단 팽창 밸브를 지난 

주냉매는 다시 2단 팽창 밸브에서 다시 팽창되어 증발기로 유입된다.이 또한 

냉매를 나누어 2단으로 팽창시킴으로써 팽창밸브 출구 냉매의 건도가 0에 가깝

게 접근하여 전체적인 냉동효과가 증가한다.2단 압축 1단 팽창방식을 적용한 
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연구로는 프로판 사이클과 에틸렌 사이클에서는 4단 압축 3단 팽창 방식,메탄 

사이클에서는 5단 압축 4단 팽창 방식을 적용하여 중간 냉각기 역할을 하는 인

터쿨러를 적용하여 시뮬레이션을 해보았다.연구 방법은 세 개의 사이클을 비교

하는 것으로 하였다.첫 번째 사이클은 기존의 필립스 옵티마이저 캐스케이드

(3-2-3)사이클,두 번째 사이클은 첫 번째 사이클에 인터쿨러를 적용한 사이클 

그리고 세 번째 사이클은 두 번째 사이클의 단수를 조정하여 최대 효율을 내는 

사이클(옵티마이저 캐스케이드(4-4-5)사이클)이다.각각의 사이클을 비교한 결

과,압축일량에 대하여 필립스 옵티마이저 캐스케이드 사이클에 비해 인터쿨러

만 적용한 사이클은 1.9%,옵티마이저 캐스케이드(4-4-5)사이클은 5.8%로 감소

하였다.그리고 COP의 경우에 인터쿨러만 적용한 사이클은 4.1%,옵티마이저 

캐스케이드(4-4-5)사이클은 5.8% 증가하였다.

Fig.3.4에 옵티마이저 캐스케이드(4-4-5)사이클의 개략도를 나타내었다.Fig.

3.5와 Fig.3.6에 압축일량과 COP비교 그래프를 나타내었다.하지만 압축단수

를 늘리는 부분에 대해서는 장치의 복잡성과 비용 문제에 관하여 많은 문제점

을 갖고 있는 것으로 생각된다.[14]
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Fig.3.2SchematicandP-hdiagram of2stagecompression

directexpansion[29]

Fig.3.3SchematicandP-hdiagram of2stagecompression

2stageexpansion [29]
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Fig.3.4Optimizedcascade(4-4-5)cyclewithintercooler[14]
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3.2.3HYSYS를 이용한 필립스 옵티마이저 캐스케이드(3-2-3)사이클의 모사

Fig.3.7은 캐스케이드 사이클 방식을 기준으로 한국가스공사 삼척기지 천연가

스 조성비를 적용한 필립스 옵티마이저 캐스케이드(3-2-3)사이클(이하 모사를 

통하여 만든 사이클은 C3H8-C2H4-CH4(3-2-3)사이클이라 한다)의 개략도를 나타

내었다.세 개의 개별적인 사이클로 구성되어 있으며 각각의 사이클의 액화 방

식은 냉매의 고압을 이용한 뒤 팽창밸브를 거치는 교축 과정(Throttling

process)동안에 발생하는 온도강하를 통해 원료가스와 열교환하는 방식이다.열

교환기 ⓐ에서 ⓒ까지는 프로판을,ⓓ에서 ⓔ까지는 에틸렌을,ⓕ에서 ⓗ까지는 

메탄이 각각 냉매로써 작용한다.Fig.3.8은 HYSYS를 이용하여 시뮬레이션을 

완성한 C3H8-C2H4-CH4(3-2-3)사이클의 화면을 나타낸 것이다.
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Fig.3.7DetailedconfigurationofC3H8-C2H4-CH4(3-2-3)cycle
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Fig.3.8C3H8-C2H4-CH4(3-2-3)cycleusingHYSYS
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Table.3.3에는 C3H8-C2H4-CH4(3-2-3)사이클 내를 순환하는 냉매의 종류,스트

림의 수,압축기의 수,LNG열교환기의 수를 나타낸 것이다.

Table.3.3DetailsthenumberofdeviceswithC3H8-C2H4-CH4(3-2-3)cycle

C3H8cycle C2H4cycle CH4cycle

Refrigerant Propane Ethylene Methane

Numberofstreams 25 18 27

Numberofcompressors 3 2 3

Numberofheatexchangers 3 2 3
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3.3CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클 설계

Fig.3.9와 같이 이번 연구에 새롭게 만들어진 CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클은 

세 개의 순수냉매와 세 개의 열교환기를 사용하는 점에서 C3H8-C2H4-CH4(3-2-3)

사이클과 흡사하다.하지만 프로판 대신 이산화탄소를 사용하였으며,최저단 부

분을 메탄이 아닌 질소를 사용하여 현열변화로써 열교환이 일어나도록 설계하

였다.질소의 현열변화는 원료가스와의 온도차를 줄임으로써 비슷한 곡선을 띄

게 된다.즉,열역학적 열손실을 줄어드는 장점이 있다.하지만,압축일량이 늘

어나 냉매량이 증가 할 수 있는 단점도 있다. 본 연구에서는 

C3H8-C2H4-CH4(3-2-3)사이클과 직접적인 비교를 위해 압축단수를 각 냉매별 3,

2,3단으로 구성하였다.개략도를 Fig.3.9에 나타내었고,좀 더 자세한 세부 개

략도를 Fig.3.10에 나타내었다.

Fig.3.9Schematicdiagram ofCO2-C2H6-N2basiccycle
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세부적으로 살펴보면 세 개의 독립적인 사이클인 이산화탄소 사이클,에탄 사

이클,질소 사이클로 구성되어 있으며 LNG 열교환기 Ⓐ에서 이산화탄소,Ⓑ에

서 에탄,Ⓒ에서는 질소가 각각 냉매로써 작용하여 원료가스를 액화시킨다.동

시에 세 개의 독립된 사이클에서 이산화탄소 사이클의 증발기는 에탄 사이클의 

응축기 역할을 하며,에탄 사이클의 증발기는 질소 사이클의 응축기 역할도 한

다.기존의 캐스케이드 사이클 방식과 마찬가지로 원료가스는 세 개의 LNG열

교환기를 거치면서 단계적으로 온도가 낮아진다.즉,원료가스는 이산화탄소 사

이클에서 약 -25℃까지,에탄 사이클에서 약 -75℃정도까지,질소 사이클을 지나

고 팽창밸브(④-⑤사이)를 거쳐 -158.5℃정도의 액화된 원료가스(LNG)된다.이때 

LNG의 액화율은 팽창밸브에 의해 약 92%내외가 된다.

Fig.3.10DetailedconfigurationofCO2-C2H6-N2(3-2-3)cycle
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이를 기초로 CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클을 HYSYS를 통해 시뮬레이션한 화면

을 Fig.3.11에 나타내었다.

Fig.3.11CO2-C2H6-N2(3-2-3)cycleusingHYSYS
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Table.3.4은 CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클 내를 순환하는 냉매의 종류,스트림의 

수,압축기의 수,LNG열교환기의 수를 나타낸 것이다.

Table.3.4DetailsthenumberofdeviceswithCO2-C2H6-N2(3-2-3)cycle

CO2cycle C2H6cycle N2cycle

Refrigerant Carbondioxide Ethane Nitrogen

NumberofStreams 16 11 12

Numberofcompressors 3 2 3

Numberofheatexchangers 1 1 1
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3.4CO2-N2(3-3)사이클 설계

순수 냉매를 이용하는 액화사이클에서는 압축 단수를 줄이면서 높은 효율을 

내는 것이 중요하다.앞서 Fig.3.6에서 보면 옵티마이저 캐스케이드(4-4-5)사이

클이 효율면에서 기존의 필립스 옵티마이저 캐스케이드(3-2-3)사이클보다 낫지

만,압축단수의 증가로 비용적인 문제로 실질적으로 활용하기 어려운 문제점이 

지적되었다.이에 추가의 실험적 결과로 대부분의 캐스케이드 사이클에서 3단 

이하로 줄어들게 되면 보다 나은 효율을 기대하기 어려운 측면도 있다.이에 대

표적인 사이클은 3단에서 마무리되는 실정이다.본 연구는 압축단수를 줄이는 

데에 한발 더 나아가 하나의 냉매 사이클을 줄임으로써 공정의 복잡성을 낮추

는 이점을 기대하여 CO2-N2(3-3)사이클을 설계하였다.Fig.3.12와 같이 순수냉

매와 열교환기를 사용하는 점에서 캐스케이드 사이클과 흡사하다.하지만 프로

판 대신 이산화탄소를 사용하였으며 중간온도 구간을 담당하던 에틸렌과 최저

단 부분의 메탄을 질소가 혼자 담당함으로써 원료가스와 현열변화로 열교환을 

할 수 있게 하였다.하지만,질소의 현열변화는 냉각되는 원료가스와의 온도차

를 줄임으로써 열역학적 열손실을 줄일 수 있으나 압축일량이 증가할 수 있는 

단점도 나타났다.본 연구에서는 C3H8-C2H4-CH4(3-2-3)사이클과의 직접적인 비

교를 위해 압축단수를 각 냉매별 3-3단으로 구성하였다.시뮬레이션 기본조건에

서 각 사이클의 응축온도는 Ai-cooler를 사용한다는 가정 하에 40℃로 정하였지

만 이산화탄소의 물성 특성상 외기온도가 40℃일 경우 초임계 상태로 들어가게 
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된다.하지만 시뮬레이션 프로그램으로 사용한 HYSYS에서의 Peng-Robinson상

관식은 임계상태에서만 적용 가능하여 정확한 이산화탄소의 상태 값을 구할 수 

없었다.즉,초임계 영역으로 응축기의 온도가 40℃인 기존의 공정에 적용하기

에는 어려움이 있다.초임계를 넘어서는 분야인 Trans-criticalprocess대해서 

HYSYS 내에 구동이 어려운 부분이 있기에 임계온도보다 낮은 Subcritical

process를 적용하였다.이산화탄소 응축기 부분에서는 30℃로 하였고 다른 냉매 

응축기부분에는 40℃로 하였다.

Fig.3.12Schematicdiagram ofCO2-N2basiccycle
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Fig3.13은 세분화된 개략도를 나타낸 것이다.두 개의 독립적인 사이클인 이

산화탄소 사이클,질소 사이클로 구성되어 있으며 LNG 열교환기 Ⓐ에서 이산

화탄소,Ⓑ에서는 질소가 각각 냉매로써 작용하여 원료가스를 액화시킨다.동시

에 두 개의 독립된 사이클에서 이산화탄소 사이클의 증발기는 질소 사이클의 

응축기 역할을 한다.기존의 캐스케이드 사이클과 마찬가지로 원료가스는 두 개

의 LNG 열교환기를 거치면서 단계적으로 온도가 낮아진다.즉,원료가스는 이

산화탄소 사이클에서 약 -55℃까지,질소 사이클을 지나고 팽창밸브(③-④사이)

를 거쳐 -159℃정도의 액화된 원료가스(LNG)된다.이때 LNG의 액화율은 팽창

밸브에 의해 발생되는 가스가 있으므로 약 92%내외가 된다.

Fig.3.13DetailedconfigurationofCO2-N2(3-3)cycle
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CO2-N2(3-3)사이클을 HYSYS를 통해 시뮬레이션한 화면을 Fig.3.14에 나타

내었다.

Fig.3.14CO2-N2(3-3)cycleusingHYSYS
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 Table.3.5는 CO2-N2(3-3)사이클을 순환하는 냉매의 종류,스트림의 수,압축기

의 수,LNG열교환기의 수를 나타낸 것이다.

Table.3.5DetailsthenumberofdeviceswithCO2-N2(3-3)cycle

CO2cycle N2cycle

Refrigerant Carbondioxide Nitrogen

NumberofStreams 16 10

Numberofcompressors 3 3

Numberofheatexchangers 1 1
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제 4장 결과 및 고찰

4.1LNG 열교환기 내 압력강하 선정

4.1.1압력강하에 따른 C3H8-C2H4-CH4(3-2-3)사이클 변화

액화사이클을 설계하는 데 있어 LNG열교환기내의 냉매와 원료가스의 압력강

하를 고정시켜야만 일정한 COP를 얻을 수 있다.하지만 어느 정도의 압력강하

가 적당한 지에 대한 자료가 부족하므로 새로운 액화사이클을 설계에 앞서 기

본이 되는 C3H8-C2H4-CH4(3-2-3)사이클을 이용하여 열교환기내의 적정 압력강

하를 시뮬레이션하였다.

우선 8개의 메인 LNG열교환기 내 냉매와 원료가스의 압력강하를 변화시켰을 

때,LNG 열교환기 내 입출구의 온도와 유량 변화에 어떠한 영향을 미치는지 

살펴보고자 하였다.Fig.4.1은 LNG열교환기 내 냉매와 원료가스의 압력변화에 

따른 냉매 입구의 온도변화를 나타낸 것이다.LNG 열교환기 내 냉매와 원료가

스의 압력강하에 의한 온도변화가 8개의 LNG 열교환기 내에서 어떻게 나오는

지 확인하였다.그 결과,입구 냉매온도가 크게 변하는 열교환기와 그렇지 않은 

열교환기로 나타났다.원료가스와의 열교환을 담당하는 Fig.3.7의 A,B,E,F,

G는 입구 냉매온도의 변화가 없었으며,C,D,H는 입구 냉매온도가 변화하는 

것으로 나타났다.

추가적으로 LNG열교환기의 출구 냉매온도와 압력강하의 관계에 대한 결과는 
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Fig.4.2에 나타내었다.대부분의 LNG 열교환기는 출구 냉매 온도에는 변화가 

없었지만,D의 LNG 열교환기의 냉매 출구온도는 증가하였다.그 이유는 상위 

냉매 사이클과 하위 냉매 사이클의 교차지점에 있는 LNG 열교환기에서 냉매 

압력강하의 영향을 받았기 때문이라 생각된다.냉매의 스트림이 많은 LNG 열

교환기에서 많은 온도변화를 나타났는데,특히 중간 사이클인 에틸렌 사이클에

서 냉매의 많은 온도변화로 인해 에틸렌 사이클 부근의 LNG 열교환기 내에서 

지속적인 온도변화가 발생하였다.압력강하가 직접적으로 열교환기 입출구 온도

를 변화시킨다고 보기 보다는 냉매 유량 변화로 인해 입출구 온도가 변하는 것

으로 판단된다.

Fig.4.1Temperatureofcoldstream inletwithpressuredropin

LNG heatexchanger
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Fig.4.2Temperatureofcoldstream outletwithpressuredropin

LNG heatexchanger



- 39 -

Fig4.3은 Fig.3.7의 개략도를 바탕으로 LNG열교환기 압력강하와 저온 측 냉

매 유량과의 관계를 나타낸 것이다.냉맹 유량의 증가와 감소 값을 절대 값으로 

표현하여 압력강하에 LNG열교환기 압력강하가 어떻게 영향을 받는 지 확인하

였다.개별 사이클이 끝나는(C,E)LNG열교환기에서 냉매 유량의 변화가 많았

다.그 다음에 개별 사이클이 시작되는(F,D)LNG 열교환기에서 냉매 유량이 

압력강하의 증가에 따라 변하였다.이는 압력강하의 증가는 LNG 열교환기가 

감당하는 부하의 증가를 의미하며 특히 사이클이 변하는 구간의 LNG열교환기

에서 뚜렷하게 나타났다.

Fig.4.3Pressuredropacrosstherefrigerantflow of

C3H8-C2H4-CH4(3-2-3)cycle
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앞의 식 (4)~(6)을 이용하여 LNG열교환기 내 냉매와 원료가스의 압력강하 변

화에 따른 압축일량을 구하였으며,그 결과를 Fig.4.4에,COP와 비에너지의 결

과를 Fig.4.5에 나타내었다.Fig.4.4에서 알 수 있듯이,LNG열교환기 내 냉매

와 원료가스의 압력강하가 0kPa일 경우에는 압축일량이 195MW,압력강하 

100kPa일 때는 283MW로 평균증가율은 약 3.8%를 보였다.그리고 압축일량 

증가로 인해 비에너지는 1231.2kJ/kg에서 1792.8kJ/kg로 평균증가율은 3.8%정

도 증가하였다.COP는 1.76에서 1.42로 평균 19.3%정도 감소하였는데,이는 압

축일량의 증가로 인한 것이라 판단된다.또한 위의 결과로부터 COP와 비에너지

는 서로가 반비례 관계에 있음을 알 수 있었다.
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Fig.4.4Effectofpressuredropofheatexchangeronthecompressorwork

Fig.4.5EffectofpressuredropofheatexchangeronCOP

andspecificenergy
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Fig.4.6은 LNG열교환기 내 냉매와 원료가스의 압력강하 변화에 따른 압축일

량 증가량 추이를 나타낸 것이다.LNG열교환기 내 냉매와 원료가스의 압력강

하가 증가할수록 압축일량은 선형적으로 증가하였다.LNG열교환기 내 압력강

하가 40kPa까지는 압축일량의 증가량이 8000kW를 유지했지만,50kPa이후부

터는 11,300kW까지 완만하게 증가하였다.LNG 열교환기 내 압력강하가 50

kPa이상부터는 전체 LNG열교환기가 8개이므로 그 합은 400kPa가 된다.이에 

메탄 사이클의 세 번째 압축기에서 압력의 변위는 400kPa이므로 이를 감당할 

수 있는 범위를 초과하는 것이 원인으로 보인다.

Fig.4.6Effectofpressuredropofheatexchangeronthecompressorwork

growth
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① ② ③ ④ ⑤ ⑥ ⑦ ⑧ ⑨ ⑩

m 158.5 158.5 158.5 158.5 158.5 158.5 158.5 158.5 158.5 158.5

T 305.2 293.7 270.7 248.5 212.2 183.5 164.7 141.2 123.8 114.7

P 5000 4950 4900 4850 4800 4750 4700 4650 4600 120.9

x 1 1 1 1 0.88 0 0 0 0 0.08

Cp/Cv 1.462 1.495 1.589 1.748 2.172 2.806 1.998 1.769 1.652 1.013

h 809 809 750 668 597 310 150 89 29 0

s 8.569 8.447 8.27 8.038 7.43 5.904 5.492 4.959 4.512 4.606

Table.4.1은 프로판,에틸렌,메탄을 지나는 원료가스의 상태량 변화를 나타낸 

것이다.표에 나온 구간은 Fig.3.7을 이용하였다.Table.3.4의 결과 값은 LNG

열교환기 내 냉매와 원료가스의 압력강하를 50kPa정도로 가정하여 나온 것이

다.원료가스의 온도는 305.2K부터 시작하여 프로판 사이클의 예냉과정을 거치

며 248.5K로 낮아졌고 에틸렌 사이클의 상변화 과정을 거치며 183.5K로 되었

다.그리고 메탄 사이클의 과냉과정을 거치며 123.8K까지 냉각된다.마지막 

LNG열교환기의 다음에 설치되어 있는 팽창밸브의 역할은 저장 탱크의 압력인 

약 120kPa을 맞추기 위한 것이다.이에 ⑤ 구간부터는 액-가스 상태를 나타내

었고,그 이후로 액체 상태를 유지하며 점차 온도가 낮아졌으며 그리고 ⓒ -ⓔ

구간에서 비열비가 증가한 이유로 냉매량의 증가가 원인으로 생각된다.

Table.4.1Propertiesoffeedgasateachlocationsof

C3H8-C2H4-C1H4(3-2-3)cycle

-Pressuredrop50kPa
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Fig.4.7은 Table.4.1의 결과 값을 바탕으로 각각의 LNG 열교환기 내의 엔탈

피 변화에 따른 냉매와 원료가스의 온도변화 관계를 나타낸 것이다.LNG열교

환기 내 냉매와 원료가스는 대향류이므로 원료가스는 오른쪽에서 왼쪽으로 흐

르고,냉매온도는 왼쪽에서 오른쪽으로 흐른다.[30]LNG 열교환기 내 온도차 

면적은 원료가스로부터 제거해야 되는 열량을 나타내는 것으로,그림을 통해 알 

수 있듯이 캐스케이드 사이클의 특성상 냉매의 온도곡선은 원료가스의 온도곡

선과 동일한 기울기를 가지면서 열교환되지 않음을 알 수 있다.새롭게 설계되

는 사이클은 이 값을 기준으로 만들었으며,C3H8-C2H4-CH4(3-2-3)사이클에서 

LNG 열교환기 내 압력강하는 50kPa정도로 설계해야함을 알 수 있었으며,이 

압력강하 값은 앞으로의 연구에서도 기본 설계 값으로 활용하였다.
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 Fig.4.7Temperaturedifferencebetweenfeedgasandrefrigerantsof

LNG heatexchangers
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4.2이산화탄소를 이용한 캐스케이드 사이클의 기초 설계

4.2.11단 압축시스템 사이클의 설계 및 분석

다음은 캐스케이드 사이클의 효율을 최대화하기 위하여 이산화탄소 사이클의 

몇가지 방식에 대해 비교하고 압축단수를 증가 시키면서 각 단수에 따른 압축

일량,즉 소요 동력에 대해 비교하였다.압축기 1단 사이클에서 압축기,응축기,

팽창밸브,열교환기를 기본으로 하는 사이클과 팽창밸브에 대신에 팽창터빈을 

적용한 것 그리고 팽창밸브 이후에 기액분리기를 적용한 것을 각각 비교하였다.

이산화탄소를 냉매 하고 임계온도를 넘지 않게 응축온도는 30℃로 정하였고 

전부 응축이 되는 조건을 설정하였다.각각의 LNG 열교환기는 압력강하를 50

kPa로 하고 LNG 열교환기 원료가스 출구 온도와 냉매 입구의 온도차이를 5

℃(Min.Approach5℃)로 정하였다.추가적으로 응축기의 압력강하는 25kPa

로 하였다.팽창터빈을 적용한 사이클은 팽창터빈에 나오는 일량을 압축기의 소

요동력을 감소하도록 설계하였다.사이클은 성능 특성의 비교는 압축일량

(Compressorwork),성능계수(COP),LNG생산대비 비압축일량(Specificpower)

을 비교기준으로 정하였다.여기서 비압축일량은 (kW/kg/h)을 단위로 쓰며,

LNG1kg을 생산하는데 발생하는 압축일량을 의미한다.Fig.4.8에 나타내었다.
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(a)1stagedcycle
(b)Application ofseparatorto 1

stagedcycle

(c)Applicationofexpanderto1stagedcycle

Fig.4.8Comparisonof1stagecycletype
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Table.4.2에 각각의 사이클 성능을 나타내었다.이를 통하여 (a)방식의 COP가 

낮음을 알 수 있었다.익스팬더를 적용한 (c)는 많은 유량을 필요로 하여 상대

적으로 낮은 성능을 보여주었다.Fig.4.9에는 각 사이클마다 LNG 열교환기의 

온도교환을 나타내었고 현열변화와 잠열변화의 차이를 알 수 있었다.원료가스

에 근접 할수록 효율이 높음을 알 수 있다.

Table.4.2 Comparisonofperformancein1stagecycletype

(a) (b) (c)

Refrigerant CO2 CO2 CO2

Numberof

streams
6 9 6

Totalpower

[kW]
20270.5 21596.0 35553.1

LMTD[℃] 17.56 20.27 4.79

Specificpower

[kW/kg/h]
0.036 0.038 1.048

COP[-] 1.18 1.11 1.07
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(a)1stagedcycle
(b)Application ofseparatorto 1

stagedcycle

(c)Applicationofexpanderto1stagedcycle

Fig.4.9ComparisonoftemperaturedifferenceinLNG heatexchangers

of1stagecycletype
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4.2.22단 압축시스템 사이클의 설계 및 분석

앞서 1단 사이클에서 이산화탄소는 익스팬더를 적용하기에는 낮은 효율이 나

타났기에 그 대신에 2단 압축 1단 팽창과 2단 압축 2단 팽창을 나누어 시뮬레

이션 하였다.Fig.4.10에 HYSYS를 이용한 시뮬레이션을 나타내었다.Table.4.3

에 각각의 사이클 성능을 나타내었다.이를 통해 (c)방식이 타 사이클 방식에 

비해 COP가 월등히 높아졌음을 확인 할 수 있었다.그 이유로는 2단 압축기에 

낮은 온도의 가스를 혼합함으로써 토출온도를 떨어뜨려 전체 압축일량을 낮아

진 것으로 보인다.Fig.4.11에는 각 사이클마다 LNG열교환기의 온도교환을 나

타내었고 현열변화와 잠열변화의 차이를 알 수 있었다.
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(a)2stagedcycle
(b)Application ofseparatorto 2

stagedcycle

(c)Applicationofexpanderto2stagedcycle

Fig.4.10Comparisonof2stagecycletype
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Table.4.3 Comparisonofperformancein2stagecycletype

(a) (b) (c)

Refrigerant CO2 CO2 CO2

Numberof

streams
8 11 12

Totalpower

[kW]
17632.0 20436.9 14054.5

LMTD[℃] 17.56 20.27 4.79

Specificpower

[kW/kg/h]
0.036 0.038 19.81

COP[-] 1.36 1.17 1.70
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(a)2stagedcycle
(b)Application ofseparatorto 2

stagedcycle

(c)Applicationofexpanderto2stagedcycle

Fig.4.11ComparisonoftemperaturedifferenceinLNGheatexchangers

of2stagecycletype
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4.2.33단 압축시스템 사이클의 설계 및 분석

2단 압축 사이클에서 1단을 추가하여 각각의 방식에 3단의 형태로 시뮬레이션 

해 보았다.첫 번째는 3단 압축 1단 팽창,두 번째는 첫 번째에 기액분리기를 

추가한 경우 그리고 마지막은 3단 압축 3단 팽창으로 나누어 시뮬레이션 하였

다.Fig.4.12에 HYSYS를 이용한 시뮬레이션을 나타내었다.Table.4.4에 각각의 

사이클 성능을 나타내었다.앞서 2단 압축과 비슷하게 (c)의 방식이 COP가 가

장 높음을 확인하였다.Fig.4.13에는 각 사이클마다 열교환기의 온도교환을 나

타내었고 현열변화와 잠열변화의 차이를 알 수 있었다.
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(a)3stagedcycle
(b)Application ofseparatorto 3

stagedcycle

(c)Applicationofexpanderto3stagedcycle

Fig.4.12Comparisonof3stagecycletype
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Table.4.4 Comparisonofperformancein3stagecycletype

(a) (b) (c)

Refrigerant CO2 CO2 CO2

Numberof

streams
10 13 18

Totalpower

[kW]
16831.35 19417.74 11523.74

LMTD[℃] 17.56 20.27 4.79

Specificpower

[kW/kg/h]
0.036 0.034 0.020

COP[-] 1.42 1.23 2.07
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(a)3stagedcycle
(b)Application ofseparatorto 3

stagedcycle

(c)Applicationofexpanderto3stagedcycle

Fig.4.13ComparisonoftemperaturedifferenceinLNGheatexchangers

of3stagecycletype
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4.3이산화탄소를 이용한 캐스케이드 사이클의 최적 설계

4.3.1CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클의 원료가스 상태량 변화

Table.4.5는 이산화탄소,에탄,질소를 지나는 원료가스의 상태량 변화를 나타

낸 것이다.표에 나온 구간은 Fig.3.10을 이용하였다.원료가스의 온도는 305.2

K부터 시작하여 이산화탄소 사이클의 예냉과정을 거치며 248.2K로 낮아졌고 

에탄 사이클의 상변화 과정을 거치며 198.2K로 되었다.그리고 질소 사이클의 

과냉과정을 거치며 124.4K까지 냉각된다.③ 구간부터는 액체상태를 나타났고,

그 이후로 팽창밸브를 거치면서 기-액상태가 되었다.ⓒ -ⓔ 구간에서 비열비

가 증가한 원인으로 기체에서 액체로 바뀌어서 나타난 현상이라고 생각된다.

Table.4.5PropertiesoffeedgasateachlocationsofCO2-C2H6-N2(3-2-3)

cycle

① ② ③ ④ ⑤

m 158.5 158.5 158.5 158.5 158.5

T 305.2 248.2 198.2 124.4 114.7

P 5000 4950 4900 4850 120.9

x 1 1 0 0 0.08

Cp/Cv 1.463 1.788 9.690 1.733 1.014

h -4332 -4482 -4831 -5127 -5127

s 8.554 8.009 6.382 4.559 4.651

-Pressuredrop50kPa
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4.3.2CO2-N2(3-3)사이클의 원료가스 상태량 변화

Table.4.6은 이산화탄소,질소를 지나는 원료가스의 상태량 변화를 나타낸 것

이다.표에 나온 구간은 Fig.3.13을 이용하였다.원료가스의 온도는 305.2K부

터 시작하여 이산화탄소 사이클의 예냉과정을 거치며 248.5K로 낮아졌고 질소 

사이클의 상변화 과정과 과냉과정을 거치며 114.2K까지 냉각된다.이에 ③ 구

간부터는 가스 상태에서 액체 상태로 바뀌었으며,ⓐ 구간에서 냉매량이 상대적

으로 증가하여 이 때문에 비열비가 증가한 것으로 보인다.

Table.4.6PropertiesoffeedgasateachlocationsofCO2-N2(3-3)cycle

① ② ③ ④

m 158.5 158.5 158.5 158.5

T 305.2 218.2 124.1 114.2

P 5000 4950 4900 120.9

x 1 1 0 0.08

Cp/Cv 1.462 2.375 1.721 1.014

h -4528 -4775 -5339 -5339

s 9.007 8.048 4.869 4.966

-Pressuredrop50kPa
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4.3.3캐스케이드 사이클의 성능 특성 비교

Fig.4.16은 세 개의 캐스케이드 사이클의 압축일량,성능계수,비압축일량을 

서로 비교한 것이다.C3H8-C2H4-CH4(3-2-3) 사이클을 기준으로 압축일량은 

CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클은 3%,CO2-N2(3-3)사이클은 55.2% 정도 증가하였으

며,성능계수는 CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클은 2.2% 향상되었지만,CO2-N2(3-3)

사이클은 오히려 41.6% 정도 감소하였다.마지막으로 생산되는 LNG양에 대한 

압축일량의 비를 나타내는 비압축일량을 서로 비교해본 결과,CO2-C2H6-N2

(3-2-3)사이클과 CO2-N2(3-3)사이클은 모두 11.4% 정도 증가하였다.각각의 새

로운 사이클의 종합적인 결과 측면에서 CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클은 기존의 

C3H8-C2H4-CH4(3-2-3)사이클보다 조금 향상됨을 확인하였지만,CO2-N2(3-3)사

이클은 많이 낮음을 알 수 있었다.이는 CO2-N2(3-3)사이클이 원료가스의 중간 

온도영역을 냉각해 줄 수 있는 독립된 사이클,즉 에탄 혹은 에틸렌같은 냉매 

없기 때문인 것으로 보인다.
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Fig.4.14 Comparisonofperformance
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Table.4.5에 각각의 사이클의 세부적인 데이터를 표시하였다.CO2-N2(3-3)사

이클은 기존의 공정보다 낮은 성능을 보여주지만,사이클이 하나 줄어들면서 단

순성의 장점으로 소규모 액화공정에 활용되기에는 문제가 없어 보인다.여기에 

에탄을 추가한 CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클은 C3H8-C2H4-CH4(3-2-3)사이클과 비

슷한 성능을 보여 새로운 액화사이클 라이센스로 발전시킬 수 있을 것으로 보

인다.

Table.4.7Comparisonofperformance

C3H8-C2H4-CH4

(3-2-3)

cycle

CO2-C2H6-N2

(3-2-3)

cycle

CO2-N2

(3-3)

cycle

Refrigerant C3H8,C2H4,CH4 CO2,C2H6,N2 CO2,N2

Numberof

streams 83 47 31

compressor 8 8 6

heat

exchanger
8 3 3

Expander - 1 1

Produced

LNG [kg/s]
146.9(92%) 146.9(92%) 146.3(92%)

Totalpower

[MW]
235.0 222.4 326.3

Specific
power

[kW/kg/h]

0.41 0.42 0.62
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4.4캐스케이드 사이클의 엑서지(exergy)분석

Fig.4.17은 식(7)을 이용하여 사이클 내 장치들의 엑서지를 구한 값으로 Table.

2.1을 활용하여 액화사이클 내에서 CO2-C2H6-N2(3-2-3),CO2-N2(3-3)사이클의 

전체 엑서지 손실값을 비교한 것이다.CO2-N2(3-3)사이클은 약 27.9MW 정도

로 CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클보다 5.8MW 많은 것으로 나타났다.이 값은 

CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클의 전체 엑서지 손실에 27%에 해당하는 수치로 상대

적으로 큰 차이가 나는 것으로 보인다.Fig.4에서 각 사이클 내 장치 수는 

CO2-N2(3-3)사이클이 현저히 작지만 전체 엑서지 손실은 오히려 더 크게 나타

났다.이는 전체 엑서지 손실이 사이클 내 장수 수보다 각각의 사이클의 온도 

구간내의 온도나 압력 변화에 더 영향을 받는 것으로 판단된다.즉,세 개의 냉

매가 담당하는 온도구역을 두 개의 냉매로 담당함으로써 CO2-N2(3-3)사이클의 

질소 사이클은 압축일량이 크게 증가하였고,이로 인해 사이클 성능이 저하하였

다.

Fig.4.15Comparisonoftotalexergyloss
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 Fig.4.18과 Fig.4.19는 사이클 내에서 각각의 장치들의 엑서지 손실 비율을 나

타낸 것이다.CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클에서는 압축기가 32%,LNG열교환기가 

20%를 각각 차지하여 전체 대비 높은 엑서지 손실비율을 차지하였고,

CO2-N2(3-3)사이클도 압축기가 32%로 가장 높은 비율을 차지하였다.그러나 

CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클과 다르게 두 번째 높은 비율은 LNG 열교환기가 아

닌 팽창기(Expander)였다. 팽창기가 있는 부분은 질소 사이클 구간으로 

CO2-N2(3-3)사이클 내 가장 높은 압축일량을 가지고 있으므로 이 요인이 팽창

기의 엑서지 손실에 영향을 준 것으로 생각된다.
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Fig.4.16TherateofexergylossinCO2-C2H6-N2(3-2-3)cycle

Fig.4.17TherateofexergylossinCO2-N2(3-3)cycle
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Fig.4.20은 두 개의 사이클에서 전체 엑서지 손실에 큰 비율을 차지하는 압축

기의 누적 엑서지 손실을 비교하였다.CO2-N2(3-3)사이클에서 질소 사이클로 

들어가는 구간인 3번과 4번 지점에서 엑서지 손실이 큰 것을 확인할 수 있었다.

이 정도의 폭은 CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클의 온도 구간을 질소 사이클 혼자 담

당함으로써 생기는 엑서지 손실로 보인다.이 구간을 제외한 나머지 구간의 엑

서지 손실은 비슷한 것으로 나타났다.

 

Fig.4.18Comparisonofliquefactioncyclesofcumulativeexergylossof

compressors
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제 5장 결  론

LNG 플랜트 산업에서 핵심 기술인 LNG 액화 기술은 몇몇의 외국 선진 업

체들이 독점하고 있으며,특히 우리나라는 해외 플랜트 건설에 있어서도 전처리

공정,주변장치 설계 및 단순 건설 영역에 국한되어 있어,액화사이클 라이센스

에 대한 요구가 절실하다.본 연구에서는 원료가스(천연가스)를 액화하기 위한 

새로운 액화사이클을 제안하는 것을 목표로 삼았다.새로운 액화사이클을 설계

하는 과정 중 기존의 액화사이클을 분석하여 새로운 액화사이클에 필요한 요구

조건을 정하였고 세부적으로 LNG 열교환기 내 냉매와 원료가스간의 압력강하

에 따른 액화사이클 효율 등을 분석하였다.이 분석 자료를 토대 새로운 액화사

이클 을 설계하였으며,최종적으로 기존 액화사이클과 새로운 액화사이클의 성

능 비교와 엑서지 분석을 하였다.연구 결과를 정리하면 다음과 같다

(1)이산화탄소는 임계 압력이 약 7.834MPa,임계온도는 약 31.06℃이다.

임계온도를 넘어서는 구간 즉,초임계 영역으로 응축기의 온도가 40℃인 기존

의 사이클에 적용시키기에는 어려움이 있지만,실제 액화사이클에 Subcritical

process를 이용함에도 어려움이 없음을 확인하였다.

(2)C3H8-C2H4-CH4(3-2-3)사이클의 LNG열교환기를 설계하는데 있어 냉매와 

원료가스의 압력강하가 액화사이클에 영향을 끼침을 확인하였다.먼저 LNG 열

교환기 내 냉매와 원료가스의 압력강하 증가로 인해 압축일량은 평균 3.8%의 
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증가율을 나타내었으며,비압축일량은 평균 3.8%정도 증가하는 것으로 나타났으

며,COP와 비에너지는 서로가 반비례 관계에 있음을 알 수 있었다.그리고 압

력강하의 증가는 LNG열교환기가 감당하는 부하의 증가를 의미하며 특히 사이

클이 변하는 구간의 LNG 열교환기에서 뚜렷하게 나타났다.이는 LNG 열교환

기 내 압력강하는 50kPa이후부터는 압축일량의 증가폭이 증가하여 액화사이

클의 효율을 고려한다면 50kPa은 대단히 큰 의미를 부여할 수 있는 결과값이

라 생각할 수 있다.

(3)새로운 액화사이클을 설계하기위하여 캐스케이드 사이클의 압축방식에 대

해 압축단수를 증가 시키면서 각 단수에 따른 압축일량,즉 소요 동력에 대해 

비교을 한 결과 3단 압축 3단 팽창방식이 가장 COP,소요 동력 측면에서 우수

함을 알 수 있다.

(4)C3H8-C2H4-CH4(3-2-3)사이클을 기준으로 압축일량은 CO2-C2H6-N2(3-2-3)

사이클은 3%,CO2-N2(3-3)사이클은 55.2% 정도 증가하였으며,성능계수는 

CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클은 2.2% 향상되었지만,CO2-N2(3-3)사이클은 오히려 

41.6% 정도 감소하였다.CO2-N2(3-3)사이클이 성능이 낮은 이유로 원료가스의 

중간 온도영역을 냉각해 줄 수 있는 독립된 사이클,즉 에탄혹은 에틸렌이 없기 

때문인 것으로 보인다.

(5)새로 설계된 액화사이클 내의 열에너지의 질적 유용성을 확인하기위하여 

엑서지(exergy)를 이용하였다.CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클에서는 압축기가 32%,
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LNG 열교환기가 20%를 각각 차지하여 전체 대비 높은 엑서지 손실비율을 차

지하였고,CO2-N2(3-3)사이클도 압축기가 32%로 가장 높은 비율을 차지하였다.

그러나 LNG 열교환기가 두 번째로 높은 CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클과 다르게 

CO2-N2(3-3)사이클은 팽창기였는데,CO2-C2H6-N2(3-2-3)사이클의 에틸렌 온도 

구간을 질소 사이클 혼자 담당함으로써 생기는 엑서지 손실로 보인다.하지만,

향후 질소 사이클의 효율을 보다 더 개선한다면 장치의 구성기기가 작아 고장

이 적으며,액화사이클이 간단한 장점이 있기 때문에 공간 제약이 있는 

LNG-FPSO용 액화사이클로써 적합할 것으로 생각된다.
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