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Abstract >> The intermittent electric power supply of renewable energy can have
extremely negative effect on power grid, so long-term and large-scale storage for
energy released from renewable energy source is required for ensuring a stable
supply of electric power. Power to gas which can convert and store the surplus 
electric power as hydrogen through water electrolysis is being actively studied in
response to increasing supply of renewable energy. In this paper, we proposed 
the novel concept of hydrogen liquefaction process combined with pre-cooling 
process using the liquid air. It is that hydrogen converted from surplus electric 
power of renewable energy was liquefied through the hydrogen liquefaction proc-
ess and vaporization heat of liquid hydrogen was conversely recovered to liquid 
air from ambient air. Moreover, Comparisons of specific energy consumption 
(kWh/kg) saved for using the liquid air pre-cooling was quantitatively conducted 
through the performance analysis. Consequently, about 12% of specific energy 
consumption of hydrogen liquefaction process was reduced with introducing liq-
uid air for pre-cooling and optimal design point of helium Brayton cycle was iden-
tified by sensitivity analysis on change of compression/expansion ratio.  

Key words : Hydrogen liquefaction(수소액화 ), Liquid air(액화공기 ), Pre-cooling
(예비냉각), Process optimization(공정 최적화)
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1. 서 론

재생에너지(renewable energy)는 지구에서 발생하

는 자연현상으로부터 전기에너지를 생산하는 발전시

스템인만큼 기상 조건에 따른 전력 공급 간헐성이 

상대적으로 크다. 따라서 재생에너지원의 간헐성을 
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Table 1. Overview of selected parameters of energy storage 
technologies7)

Technology Efficiency
Capacity 

rating MW
Time

Pumped hydro 
storage

70-85% 1-5,000 Hours-Months

Li-Ion battery 
pack

80-90% 0.1-50 Minutes-Days

Lead acid battery 70-80% 0.05-40 Minutes-Days

Power to gas 30-75% 0.01-1,000 Minutes-Months

Compressed air 70-75% 50-300 Hours-Months

Vanadium redox 
battery

65-85% 0.2-10 Hours-Months

NaS battery 75-85% 0.05-34 Seconds-Hours

NiCd battery 65-75% 45 Minutes-Days

Flywheel 85-95% 0.1-20 Seconds-Minutes

극복하기 위해서는 에너지 저장시스템(energy storage 

system, ESS)이 필수적이다
1,2).

배터리 ESS의 경우, Table 1에 나타난 바와 같이 

장주기적인 에너지 저장이 어렵고, 재생에너지 용량 

증가에 따른 저장비용 측면에서 경제성을 확보하기 

어려운 문제가 있다
3,4). Power to gas (P2G) 기술은 

재생에너지의 전력 공급의 간헐성을 극복하고, 장주

기/대용량 에너지 저장을 위해 잉여전력을 수전해 시

스템에 공급하여 수소를 생산한 후 수소를 액화/압축 

저장하거나, 이산화탄소와 열화학적 합성을 통해 합

성 메탄으로 전환하는 기술이다
5-7). 저장된 수소 혹

은 메탄은 재생에너지 출력 저하 시 가스터빈 혹은 

연료전지를 통해 다시 전력으로 변환되어 전력 공급 

안정화에 기여할 수 있다. 특히 수전해를 통해 생산

된 고순도 수소는 수소연료전지 자동차 등 산업 전

반에 활용 가능하기 때문에 에너지 패러다임 전환에 

큰 기여가 가능하다. 

수전해로부터 생산된 수소를 저장/운송하기 위해

서는 효율적인 수소/운송 기술이 요구되며, 다양한 

기술이 고려되고 있다
8). 고압 압축 저장기술의 경우, 

현재 일반적으로 많이 사용하고 있는 수소 저장/운송 

기술이다. 25-30 MPa 튜브 트레일러를 통해 저장/이

송이 가능하며, 최소 이론 에너지(theoretical mini-

mum energy requirement)는 1.36 kWh/kg (70 MPa 

기준), 압축기의 효율과 손실을 고려한 실제 소요 에

너지는 3-4 kWh/kg (70 MPa 기준) 수준으로 상대적

으로 낮은 편이나 저장밀도가 39.22 kg/m3 (70 MPa 

기준)로 낮은 편이라 운송비용이 높아지는 단점이 

있다
9). 

Liquid organic hydrogen carrier (LOHC)는 액상유

기화합물을 이용하여 수소의 화학적 결합을 통해 저

장하는 기술로 고압 압축 저장기술에 비해 높은 저

장밀도(>55 kg/m3)를 가지는 장점이 있다
10). 액체 수

소의 경우, 20 K 이하로 수소를 냉각시켜 기체 수소

를 액체수소 상태로 변환하는 것으로써 1 m3 당 71 kg 

이상을 저장할 수 있어 가장 높은 저장 밀도를 가진

다. 최소 이론 에너지의 경우, 3.3-3.9 kWh/kg이 소요

되나, 압축기/팽창기의 비가역적 손실과 열교환기의 

열손실을 고려하면 실제는 약 10-13 kWh/kg이 소요

된다. 이에 따라 수소액화공정의 경우, 잉여 냉열의 

활용 연계와 냉각 사이클의 최적화가 필요하다
11). 

그동안 수소액화공정의 효율 향상을 위해서 많은 

연구가 진행되었다. 일반적으로 기존 상용 공정에서

는 액화천연가스의 기화 냉열을 활용하거나, 액화 질

소를 예비 냉각 유체로 널리 활용되었다. 하지만, 

Cardella 등12)
의 경제성 분석 결과에 따르면, 수소액

화공정의 냉동사이클에서 소비되는 전기 비용과 더

불어 예비 냉각에 활용되는 액체 질소에 대한 비용

소비가 높음을 지적되었다.

Norwegian University of Science and Technology 

(NTNU)와 The Scientific and Industrial Research 

Froundation (SINTEF) Energy Research에서는 298.15 K

에서 75.15 K 구간의 수소를 예비 냉각(pre-cooling)

하기 위한 네온/질소/메탄/에탄/부탄 혼합물로 구성

된 multi component refrigerant (MCR)을 개발 적용

한 공정을 제안하였다
13). 

본 연구에서는 재생에너지의 잉여전력을 활용하

여 수전해 시스템으로부터 생산된 수소를 수소액화

공정에서 액화/저장/이송하고, 이를 소비하는 소비처

로부터 냉열을 액체공기로 회수/이송하여 예비 냉각

에 활용하는 개념을 제안하고 이에 대한 성능 해석
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Fig. 1. Concept of hydrogen liquefaction process combined with 
liquid air for pre-cooling

을 수행하였다. 또한 성능에 가장 큰 영향을 미치는 

냉동 사이클인 헬륨 브레이튼 사이클의 압축/팽창비 

설계점 변화에 따른 민감도 분석 및 최적화를 수행

하였다. 

2. 모델링 및 시뮬레이션(modeling & 
simulation)

2.1 액체공기 예냉기반 수소액화공정 개념

일반적으로 수소액화공정의 경우, 액화공정의 효

율을 극대화하기 위해서 액화천연가스 기화 냉열을 

활용하거나, 액화질소의 기화 냉열을 이용하는 것이 

일반적이다
14,15). 

액화천연가스는 대기압 상태에서 273.15 K까지 기

화시키는 경우 잠열 약 120 kcaL/kg, 현열 82 kcaL/kg

의 냉열이 발생하며, 111.15 K로 저장되어 있는 액화

천연가스를 활용할 경우 액화수소 생산을 위해서 필

요한 현열 839 kcaL/kg의 일부를 활용함과 동시에 

수소의 예비 냉각과 함께 액화천연가스 기화의 목적

을 동시에 만족할 수 있는 장점이 있다. 또한 천연가

스-수증기 개질을 통해 수소를 생산하는 공정에서는 

이 두 공정을 연계하여 열효율 향상 및 운영비용 절

감의 목적을 동시에 달성할 수 있는 장점이 있다. 반

면에 이와 같이 액화천연가스의 냉열을 활용할 수 

없는 수소액화공정은 일반적으로 액체 질소를 활용

하여 예비 냉각 유체로 활용한다. 하지만 이 경우, 공

기 중의 질소를 분리/액화할 수 있는 시스템 혹은 액

체 질소를 구입/저장 후 활용해야 하므로 운영비용의 

높은 단점이 있다.  

대부분의 액체수소는 액체수소 상태로 직접 사용

하는 것은 극히 제한적이며, 수송/저장의 효율성을 

위해 기체 상태로 생산된 수소를 액화하며, 수소기체 

활용을 위해 재기화하는 것이 일반적이다. 재기화 시 

액화에 소비되는 에너지의 비가역성으로 인해 액화

에너지를 100% 회수하는 것은 어려우나, 일부 회수

하여 활용한다면 수소액화에 소비되는 에너지를 절

감할 수 있다. Fig. 1은 액체수소의 기화 냉열을 회수

하여 대기 중의 기체 상태 공기를 액체 상태 공기로 

전환하고, 이를 액체수소 이송트레일러를 활용하여 

액체공기(liquid air)를 재이송하여 수소액화공정에 

활용하는 개념도이다. 원통형 액체수소 저장탱크를 

통해 이송되는 액체수소의 증발잠열을 통해 회수할 

수 있는 액체공기는 액체수소 이송 체적량의 약 27% 

정도이며, 이는 원통형 액체수소 저장탱크의 외접 사

각형의 하부 dead-zone을 활용하여 충분히 저장 이

송이 가능한 수준이다. 특히 액체 수소를 운반하고 

복귀하는 차량을 이용한다는 점에서 별도의 운반비

용이 소요되지 않는 장점이 있다. 

2.2 액체공기 예냉기반 수소액화공정 시뮬레이션

Fig. 2는 액체수소 기화 냉열을 회수하여 액체 공

기 생산 및 액체공기 예냉기반 수소액화공정의 개략

도를 나타낸 것이며, 각 모델링 및 시뮬레이션 조건

은 Table 2와 같다. 1,000 kg/hr의 액체수소의 기화열

을 통해 생산된 74.15 K의 액체공기 2,262 kg/hr는 

기체수소 예냉각기(pre-cooler)에 공급되며, 98.15 K

까지 냉각하기 위해 추가적으로 요구되는 냉열은 
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Fig. 2. Process block diagram of novel concept hydrogen liquefaction process combined with liquid air for pre-cooling

Table 2. Simulation boundary condition

Component Property Unit
With liquid 

air

Hydrogen
Flow rate kg/h 1,000

Supply pressure barg 10

Helium Flow rate kg/h 48,790

Helium split 
ratio

First stage % 5.69

Second stage % 23.46

Third stage % 70.84

Compressor

Isentropic efficiency % 85

Type -
Multi-stage 
intercooling

Comp. 1 outlet pressure MPa 0.4

Comp. 2 outlet pressure MPa 0.7

Comp. 3 outlet pressure MPa 1

Expander

Isentropic efficiency % 85

Expander 1 outlet pressure MPa 0.1

Expander 2 outlet pressure MPa 0.4

Expander 3 outlet pressure MPa 0.7

Heat 
exchanger

Min. temperature 
difference

K 2

Max temperature 
difference

K 6

Liquid air
Flow rate kg/h 2,262

Storage temperature K 74.15

1단 헬륨 브레이튼 사이클에서 공급받는다. 예냉각

기에서 냉각된 98.15 K의 수소기체는 액체수소탱크

에서 배출된  보일오프가스를 압축한 66.15 K 수소

기체와 혼합되어 cold box 내 1차 열교환기에 공급된

다. 본 연구에서는 오르토-파라 변환을 고려하지 않

았다. 실온상태로부터 액화된 수소는 원자핵 회전이 

평형으로 결합된 오르토 수소와 반 평형상태로 결합

된 파라 수소가 3:1 비율로 존재한다. 오르토 수소는 

파라 수소에 비해 에너지 상태가 높으므로 액체 온

도에서 평형분포에 도달할 때까지 파라수소로 전환

된다. 하지만 오르토-파라수소 변환에 필요한 이론 

에너지는 555 kJ/kg으로 표준상태(STP 상태)를 대기

압 액체수소 상태로 액화하기 위한 이론 에너지 약 

3,800 kJ/kg에 비해 상대적으로 크지 않으며, 액체공

기의 예비 냉각 적용에 따른 정량적인 성능 효과를 

알아보기 위한 연구이므로 본 연구에서는 고려되지 

않았다. 1차 열교환기는 2단 헬륨 브레이튼 사이클을 

통해 98.15 K의 수소기체를 53.15 K까지 냉각하

고, 2차 열교환기에서 보일오프가스와 열교환하여 

–238℃까지 냉각된다. 35.15 K까지 냉각된 수소기체

는 3차 열교환기에서 3단 헬륨 브레이튼 사이클에 

의해 31.15 K까지 냉각된 후 팽창기를 거쳐 액체수
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Fig. 3. Temperature profile for hydrogen liquefaction process combined with liquid air

소로 전환된다. 헬륨 브레이튼 사이클의 경우, 1단 

헬륨 브레이튼 사이클의 팽창기에서 배출된 헬륨기

체는 1단 압축기에서 압축된 후 2단 헬륨 브레이튼 

사이클의 팽창기에서 배출된 헬륨 기체와 함께 2단 

압축기에서 압축된다. 그리고 3단 헬륨 브레이튼 사

이클의 팽창기에서 배출된 헬륨 기체는 2단 압축기

의 헬륨기체와 함께 3단 압축기에서 압축된 후 각 헬

륨 브레이튼 사이클의 팽창기로 공급된다. Fig. 3은 

예냉각기를 포함한 cold box 내 열교환 profile을 나

타낸 것이다. 각 열교환기의 최소 온도차는 1 K, 최

고 온도차는 6 K 정도로 모델링 되었으며, 열교환기

에서 발생하는 차압은 10 kPa로 가정하였다. 액체수

소 기화열을 활용한 액체공기 생산 및 액체공기 예

냉기반수소 액화 공정의 해석은 Fig. 2를 기반으로 

ASPEN HYSYS V.10이 수행되었다. 수소 액화 및 

헬륨 브레이튼 사이클의 열역학적 상태방정식은 

Soave-Redlich-Kwong (SRK)을 적용하였으며, 상태

방정식은 식 (1)과 같다. 

  



×



또한 수소와 헬륨의 물성치는 ASPEN HYSYS 내

의 NIST-TRC 물성치를 이용하여 해석을 수행하였

다. 

3. 결과 및 고찰

3.1 액체공기 예냉기반 수소액화공정의 성능 해석

Table 3은 액체공기를 통해 액체수소 기화열을 회

수/활용한 수소액화공정의 단위 액체수소 질량 대비 

소비 에너지를 비교한 결과이다. 대기 중의 공기를 

액체수소와 열교환을 통해 액체공기를 생산하기 위

해서는 대기 중의 공기를 압축과 냉열 교환 및 팽창 

공정이 요구된다. 28.15 K의 액체수소와 열교환을 

통해 74.15 K의 액체공기를 생산하기 위해서는 약 

0.7 MPa까지 압축일이 필요하며, 이를 위해서 약 
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Fig. 4. Unit power consumption on variable pressure ration of 
each stage (operating pressure: 0.5MPa)

Table 3. Simulation result of hydrogen liquefaction with or 
without using the liquid air for pre-cooling

Component Unit w/o liquid air
With liquid 

air

Helium compressor 1 kW 1,101 673

Helium compressor 2 kW 3,169 2,304

Helium compressor 3 kW 6,319 5,584

Recycle compressor kW 161 161

Air compressor kW - 599

Helium expander 1 kW 652 477

Helium expander 2 kW 589 468

Helium expander 3 kW 316 322

Total power 
consumption

kW 10,750 9,321

Net power consumption kW 9,192 8,054

Hydrogen feed rate kg/h 1,000 1,000

Specific power 
consumption

kWh/k
g

9.19 8.05

153 kW의 소비 동력이 추가적으로 요구된다. 뿐만 

아니라 생산/저장된 액체공기 중 기화되는 초저온의 

액체공기를 공기 액화 공정에 재순환시키기 위한 재

순환 압축기의 소모동력이 약 430 kW 요구됨에 따

라 총 약 600 kW의 소모동력이 추가적으로 요구 된

다. 하지만, 액화공기 예비냉각을 통해 액화수소를 

위해 요구되는 헬륨 브레이튼 사이클에서 공급해야 

하는 냉열량이 감소하여 전체 소비되는 동력은 약 

1 MW가 감소함에 따라 단위 액체수소 생산량 대비 

소비 에너지 또한 12% 정도 감소하는 결과를 확인 

할 수 있다. 

Table 3에 나타난 실제 공정에서의 단위 질량

당 요구되는 에너지는 이론적인 최소 액화에너지 

3.3-3.9 kWh/kg11)
과 큰 차이를 보이며 이는 헬륨 브

레이튼 사이클의 압축/팽창 그리고 열교환 과정에서 

발생되는 비가역적 손실로 인한 것으로 판단된다. 특

히 액화공기의 예비냉각 활용 유무에 따라 큰 차이

를 보이는 이유는 다음과 같다. 액화공기를 예비 냉

각에 활용하기 위해 기체공기를 압축-액체수소를 통

한 냉각-팽창 과정에서 발생하는 비가역적 손실과 

이송/저장에서 열손실로 인한 비가역적 손실이 발생

함에 불구하고, 헬륨에 비해서 밀도가 10배 정도 높

은 공기를 압축-냉각-팽창하여 액체공기로 전환/활용

하는 것이 헬륨 기체를 이용한 것에 비해 압축기에

서 발생하는 비가역적 손실을 감소시킴에 따라 다음

과 같은 결과가 나타난 것으로 판단된다. 

3.1 액체공기 예냉기반 수소액화공정의 최적 설계점 

도출

3.1.1 압축/팽창비 변화에 따른 성능 분석

헬륨 브레이튼 사이클을 이용한 수소액화공정은 

각 단별 팽창기에서 배출되는 저온/저압의 헬륨의 복

열과 팽창을 통해 헬륨이 극저온 상태로 도달하고, 

수소의 현열을 흡수함에 따라 수소를 액화하게 된다. 

브레이튼 사이클의 특성 상, 작동 유체에 따라 압축/

팽창비에 따라 사이클의 성능이 달라지며, 이에 대한 

최적화를 통해 단위 액체수소 질량당 소비에너지를 

최소화 할 수 있다. Fig. 4, 5는 2단/3단 헬륨 브레이

튼 사이클의 팽창비 변화에 따른 액체수소 단위질량

당 소비 에너지를 나타낸 것이다. 수소 액화에 현열

이 차지하는 부분이 약 80% 정도로 액체공기를 예비 

냉각 열원으로 공급하더라도 많은 냉열이 필요하며, 

이에 따라 1단에서 팽창비는 0.1로 고정하여 해석을 

수행하였다. 작동 압력에 따라 최적의 팽창비는 단별

로 상이하지만, 대략적으로 2단의 경우, 0.33-0.35 정
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Fig. 5. Unit power consumption on variable pressure ration of 
each stage (operating pressure: 1MPa)
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Fig. 6. Unit power consumption on variable minimum temper-
ature approach in each heat exchanger
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Fig. 7. Unit power consumption on variable isentropic efficiency 
of Turbo machinery

도의 팽창비가 최적이며 3단의 경우 0.45-0.47 정도

의 팽창비가 최적으로 나타났다. 팽창비의 최적 설계

점의 경우, 작동 압력에 따라 상이하기는 하나, 비교

적 일관된 설계점을 도출할 수 있었으나, 설계 압력

에 따라서는 조금 차이가 나타나는 것을 확인할 수 

있다. 특히 1 MPa의 작동 압력에 비해서 0.5 MPa의 

작동 압력이 최적 작동 압력으로 나타났다. 본 연구

의 수소액화공정의 헬륨 브레이튼 사이클은 팽창기

에서 배출되는 극저온 헬륨이 수소의 현열을 흡수한 

후 복열기로 공급되고, 복열기의 고온 공급부로 공급

되는 고압/상온의 헬륨으로부터 현열을 흡수하여 다

시 팽창기로 공급되도록 구성되어 있다. 따라서 대부

분의 냉열이 복열 사이클 내부를 순환되는 구조로 

큰 압축비가 요구되지 않으며, 밀도가 낮은 헬륨기체

를 높은 압력으로 압축하는 것은 오히려 비가역적 

손실을 키워 높은 에너지 소비를 일으키는 것으로 

확인되었다. 하지만 이는 복열기의 minimum temper-

ature difference (ΔT)가 2K 이므로 냉열손실이 적어 

낮은 압축비가 요구될 수 있으며, 복열기의 성능에 

따라 최적 설계점은 달라질 수 있을 것으로 판단된다.

3.1.2. 열교환기 최소 온도차에 변화에 따른 성능 분석

수소 액화 공정은 헬륨 브레이튼 사이클의 냉열을 

열교환기와 cold box로부터 전달받아 냉각/액화되는 

기체 수소가 액화되는 공정이다. 따라서 무엇보다 열교

환기 및 cold box 내 고온/저온측의 온도차를 최소화

하여 비가역적 손실을 줄이는 것이 중요하다. Fig. 6은 

헬륨 브레이튼 사이클의 작동 압력별 열교환기 내 

고온/저온측 최소 온도차에 따른 효율을 분석한 결과

이다. 본 연구의 열교환기 내 최소 온도차 기준은 

ΔT=2K로 설계되었으나, ΔT=1K까지 열교환기 성능

을 향상시킬 경우 사이클의 성능은 약 23%까지 증가

할 수 있으며, 작동 압력에 따른 영향도 줄어드는 것

을 확인 할 수 있다. 반면 ΔT=3K 이상 증가할 경우, 

작동 압력에 따른 성능 변화 차이는 더욱 커짐과 동

시에 1 kg의 수소를 액화하기 위해 필요한 에너지는 

2-2.6배 정도 상승하는 것으로 나타났다. 따라서 수
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소 액화 공정 설계 시 열교환기 및 cold box 내의 최

소 온도차는 3 K 미만 조건으로 설계가 필요할 것으

로 판단된다. 

3.1.3 압축기/터빈의 등엔트로피 효율에 따른 성능 분석

수소액화 공정은 수소에 비해 비등점이 낮은 헬륨

의 단열 압축과 등엔트로피 팽창을 통해 헬륨을 수

소의 비등점보다 낮게 하여 기체 수소의 현열을 흡

수함으로써 액체 수소로 상변화를 시킨다. 따라서 헬

륨의 단열 압축에 공급되는 압축일이 수소액화 공정

의 에너지 소비량 중 가장 크며, 그 압축일의 일부는 

팽창일을 통해 회수된다. 따라서 압축기/터빈의 등엔

트로피 효율은 수소액화 공정의 성능을 결정하는 중

요한 설계 인자 중에 하나이다. Fig. 7은 등엔트로피 

효율을 변화시킴에 따라 수소 액화 공정의 효율을 

작동압력별로 비교한 것이다. 등엔트로피 효율이 약 

2% 증가함에 따라 수소액화에 소비되는 에너지는 

약 7%씩 감소하는 것을 확인 할 수 있다. 또한 압축

기/터빈의 등엔트로피 효율이 90% 이상 될 경우, 수

소액화 공정의 소비 에너지는 8 kWh/kg 미만까지 기

대할 수 있다. 작동압력에 따른 변화는 Fig. 4, 5에 나

타난 압축/팽창비 변화에 따른 성능 결과와 달리 

1 MPa의 작동 압력이 0.5 MPa의 작동압력에 비해 

수소액화 시 소비 동력이 전반적으로 낮은 수준을 

유지하는 것을 확인할 수 있다. 또한 등엔트로피 효

율증가에 따른 작동압력별 수소액화 소비동력 차이

는 감소하며, 이는 낮은 등엔트로피 조건에서는 작동

압력의 최적 설계점 도출이 중요한 요인으로 작용할 

수 있다. 

4. 결 론

본 연구에서는 수소액화공정의 최적화를 위해 액

체수소 소비처에서 재기화 과정에서 발생하는 수소

기화열을 대기 중의 공기를 통해 회수하여 액체공기

를 생산 한 후 액체수소 저장탱크를 활용하여 저장/

이송하여 수소액화공정의 예비냉각에 활용하는 시스

템을 제안하고 이에 대한 성능 해석을 수행하였다. 

1) 재기화된 액체수소의 기화 냉열을 통해 액체공

기로 회수할 수 있는 냉열은 액체수소 공급 체적량

의 27% 정도로 기존 액체수소 공급 인프라(수송 트

럭)를 통해 충분히 가능한 용량이며, 이를 통해 액체

수소 단위 질량당 소비에너지를 12% 정도 감소할 수 

있는 결과를 도출하였다. 

2) 액체수소에 비해 비등점이 낮은 헬륨을 이용한 

브레이튼 냉각 사이클에 대한 압축/팽창비에 따른 민

감도 해석을 통해 액체공기를 예비냉각으로 활용하

는 수소액화공정의 최적 설계점을 도출하였으며, 작

동 압력에 따라 차이는 발생하지만 대략적으로 2단

의 경우 0.33-0.35, 3단의 경우 0.45-0.47 정도의 팽창

비가 최적으로 나타났다.

3) 열교환기 및 cold box 내 최소 온도차에 따른 

수소액화 공정의 성능 해석 결과, 열교환기 내 최소 

온도차가 낮을수록 비가역적 손실이 줄어들어 효율

이 상승하는 결과를 확인하였으며, 최소 온도차가 Δ
T=2K 미만인 조건에서는 작동압력에 따른 성능 변

화는 크지 않았다. 반면 ΔT=3K 이상이 될 경우, 작

동압력의 선정이 무엇보다도 중요한 설계인자로 작

용하고, ΔT=2K 조건에 비해서 수소액화 공정의 소

비에너지가 약 2-2.6배 정도 증가하는 것을 확인 할 

수 있다.

4) 압축기/터빈의 등엔트로피 효율에 따른 성능 해

석 결과, 등엔트로피 효율이 약 2% 증가함에 따라 

수소액화에 소비되는 에너지는 약 7% 감소하는 것

을 확인할 수 있었으며, 등엔트로피 90% 조건에서는 

수소액화 공정의 소비 에너지를 8 kWh/kg까지 기대

할 수 있는 것으로 확인되었다. 또한 낮은 등엔트로

피 조건에서는 작동압력별 성능 차이가 상대적으로 

증가하므로 낮은 등엔트로피 조건에서는 작동압력에 

따른 최적 설계점 도출이 중요한 요인이다.  
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