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Abstract >> In this paper, three kinds of studies have been completed to obtain
highly purified carbon dioxide having more than 7N purity as an electronic grade
quality. PRO/II with PROVISION release January 2023 from AVEVA company was 
used, and Peng-Robinson equation of the state model with Twu’s alpha function
was selected for the modeling of the cryogenic distillation process. When using 
LN2 cold heat, we can obtain highest recovery of carbon dioxide as a bottom 
product for a cryogenic distillation column.
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1. 서 론

본 연구에서는 매립지에서 발생하는 메탄과 이산

화탄소의 혼합물로부터 심냉 증류 공정을 통해서 7N 

이상의 전자급 고순도 액화 이산화탄소를 분리하는 

공정의 세 가지 방법에 대해 비교 분석하였다. 

첫 번째 방법은 중간에 냉각기를 가지는 이단 압

축 공정을 통해서 약 20 bar 정도로 원료 기체 혼합

물을 가압한 후에1) -30℃로 공급되는 암모니아 냉매

를 활용한 냉동 사이클2)을 통해서 예냉함과 동시에 

심냉 증류탑의 응축기에서의 냉매를 사용하여 하부 

액상류로 -20℃의 고순도 이산화탄소를 얻어내는 공

정이며, 이에 대한 전산모사를 수행하였다.

두 번째 방법은 단일 압축을 한 후에 냉각수를 이

용하여 40℃까지 온도를 낮춘 뒤 -190℃로 공급되는 

액체질소의 냉열3)을 활용하여 예냉과 심냉 증류탑의 

응축기의 냉열을 공급하여 역시 증류탑 하부에서 고

순도 이산화탄소를 분리해 내는 공정이며, 역시 이에 
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Table 1. Coefficients in Twu’s alpha function

Composition   

CH4 0.514379 0.990255 1

CO2 0.24384 0.84843 2.35153

NH3 0.913423 -0.353847 0.390899

N2 0.152278 0.894469 2.34036

대한 전산모사를 수행하였다. 

마지막으로는 심냉 증류탑 하부에서 얻어지는 액

화 이산화탄소의 원료 대비 회수율을 증가시키기 위

해서 탑상 기상류의 일부를 두 번째 압축기 전단으

로 환류시키는 공정이며, 이에 대한 전산모사를 수행

하였다. 그리고 각각의 방법에 대해서 원료 대비 이

산화탄소의 회수율과 분리에 필요한 소요 동력 및 

에너지 소모량을 비교하였다. 

2. 올바른 열역학 모델식의 선정

본 연구에서 사용된 성분들은 매립지4)에서 발생

하는 메탄과 이산화탄소 이성분계 혼합물과 암모니

아 냉동 사이클 그리고 액체질소 성분이다. 이 중에

서 혼합물은 메탄과 이산화탄소의 혼합물뿐이며 암

모니아와 질소는 순수한 성분들로 사용된다. 

암모니아는 -30℃로 공급되며, 액체질소는 -190℃
이고 메탄과 이산화탄소의 이성분계 혼합물은 100℃ 
이상의 고온에서 -58℃까지의 온도 영역에 걸쳐 있

다. 운전 압력은 상압 근처에서 대략 20 bar까지의 

압력 영역에 걸쳐 있다. 따라서 본 공정에 적합한 열

역학 모델식으로 상태방정식 모델식 중에서 Soave-

Redlich-Kwong (SRK)이 제안한 모델식을 사용하였

다5). 

SRK 상태방정식 모델식은 식 (1)에 주어진 바와 

같다. 

   


  


(1)

한편 식 (1)에서 는 에너지 매개변수이며 는 크

기 매개변수이다. 이는 임계온도 및 임계압력에 대한 

함수로 식 (2) 및 식 (3)과 같이 표현된다. 

  

  


(2)

  


(3)

또한 는 알파 함수로써 식 (4), (5)와 같이 표현

된다.

       
   (4)

   (5)

식 (6)에는 순수 성분의 온도에 따른 증기압을 좀 

더 정확하게 추산하기 위해서 Twu가 제안한 새로운 

alpha function6)을 나타내었다. 

  
  

exp   

  (6)

한편 Table 1에는 본 연구에서 사용한 각각의 순

수 성분들의 새로운 alpha function 계수들을 나타내

었다. 

또한 메탄과 이산화탄소 이성분계의 혼합물에 적

용하기 위해서 혼합 규칙을 사용해야 한다. 이는 식 

(7)-(9)에 나타내었다. 

  





 (7)

  


 (8)

      (9)

식 (9)에서 는 성분 ‘i’와 성분 ‘j’ 사이의 이성
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Fig. 1. Schematic diagram to obtain highly pure CO2 using 
two-stage compression, refrigeration and cryogenic distillaion

Table 2. Simulation results summary for Fig. 2

Item Result

1st compressor power 9.0865 kW

2nd compressor power 9.0375 kW

Inter-cooler, E1 duty 9.3040 kW

After-cooler, E2 duty 9.8855 kW

Chiller, E3 duty 14.6538 kW

Theoretical number of stage 12

Condenser duty 236.0872 kW

Reboiler duty 234.6934 kW

Reflux drum temperature -23.9℃
CO2 temperature at column bottom -20.0℃

CO2 purity at column bottom to 100%

CO2 recovery ratio 15%

Fig. 2. PRO/II flow sheet diagram for a cryogenic distillation 
process to obtain highly pure CO2

분계 상호작용 매개변수로써 메탄과 이산화탄소 이성

분계 기체-액체 상평형 실험 데이터의 회귀분석을 통

해서 결정한 상수이다. 이는 PRO/II with PROVISION 

Ver. 2023.1 (이하 PRO/II; AVEVA, Cambridge, UK)

의 물성 데이터베이스에 내장되어 있는 값인 0.093

을 사용하였다.

 

3. 전산모사

3.1 2단 압축, 냉동기 및 심냉 증류탑의 전산모사

Fig. 1에는 메탄과 이산화탄소 이성분계 혼합물로

부터 7N 이상의 전자급 고순도 이산화탄소를 분리하

기 위한 심냉 증류 공정의 개요도를 나타내었다. 

Fig. 1에 의하면 원료 기체가 중간에 냉각기를 가

지는 이단 압축 공정에 의해서 20 bar까지 가압된 후, 

암모니아 냉매에 의한 냉동 사이클에 의해서 예냉된 

후 심냉 증류탑 상부로 주입된다. 공정을 통해 심냉 

증류탑 하부에서는 7N 이상의 전자급 고순도 이산화

탄소가 액상으로 얻어진다. 심냉 증류탑의 상부 응축

기에 공급하는 냉매 역시 암모니아 냉동 사이클에 

의해서 공급된다. Fig. 2에는 Fig. 1에 대한 공정 개

념도를 PRO/II를 이용한 플로시트로 나타내었다. 

Table 2에는 Fig. 2의 이단 압축 및 심냉 증류 공

정에 대한 전산모사 결과를 요약 정리하여 나타내었

는데, Table 2에 의하면 원료 대비 이산화탄소의 회

수율이 15%에 불과한 것을 알 수 있다. 심냉 증류탑 

하부에서 이산화탄소의 회수율을 높이기 위해서는 

증류탑 상부 기상류로 유출되는 이산화탄소를 탑저 

액상류로 회수하여야 한다. 이렇게 되면 상부에서 메

탄에 대한 이산화탄소의 상대적인 조성이 감소하게 

되어 환류 드럼의 온도가 낮아지게 되어 -0℃로 공급

되는 암모니아 냉매를 이용한 냉동 사이클을 사용할 

수 없게 된다. 3.2절에서는 암모니아 냉매 대신에 

-190℃로 공급되는 액체 질소의 냉열을 사용하여 고

순도 이산화탄소를 회수하는 공정에 대한 전산모사

를 수행하였다. 

Fig. 3에는 Fig. 2의 이단 압축 공정에서 총 소요 

동력의 합을 최소화하는 최적의 첫 번째 압축기 도

출 압력을 결정하였다. Fig. 3을 보면 첫 번째 압축기

의 소요 동력이 증가할수록 두 번째 압축기의 소요 
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Fig. 3. Optimization of two-stage compression

Fig. 4. PRO/II flow sheet diagram for a refrigeration cycle us-
ing ammonia as a refrigerant

Table 3. Simulation results summary for Fig. 4

Item Result

Compressor power 124.7 kW

Compressor discharge pressure 15.4955 bar

Condenser duty 0.3141×106 kcal/h

Valve outlet pressure 1.98 bar

Evaporator duty 0.2070×106 kcal/h

Refrigerant Ammonia

Refrigerant supply temperature -30.0℃
Refrigerant suuply to an evaporator 631.5 kg/h

Overall refrigerant circulation rate 827.6 kg/h

Fig. 5. Conceptual diagram to obtain highly pure CO2 using 
single-stage compression, LN2 cold heat and cryogenic dis-
tillaion

동력은 점점 감소하는 것을 알 수 있다. 그리고 Fig. 

3에서 보면 총 소요 동력의 합이 최소가 되는 최적의 

중간 압력이 4.6 bar임을 알 수 있다. 

Fig. 4는 Fig. 2의 심냉 증류 공정에서 예냉을 위한 

열교환기와 심냉 증류탑 상부 응축기에서 냉매를 공

급하기 위하여 암모니아 냉매를 이용한 냉동 사이클

을 PRO/II를 이용한 플로시트로 나타낸 것이다. 그리

고 Table 3에는 전산모사 결과를 요약하여 정리하였

다. Table 3에 의하면 냉매 압축기 후단의 압력은 

15.4955 bar이며, 팽창밸브 후단에서 냉매의 공급 온

도인 -30℃를 얻기 위한 후단의 압력은 1.98 bar인 

것을 알 수 있다. 또한 냉매 증발기로 주입되는 냉매

의 질량 유량은 631.5 kg/h이며, 총 순환유량은 827.6 

kg/h가 되는 것을 알 수 있다. 

3.2 단일 압축, LN2 냉열 사용 및 심냉 증류탑의 

전산모사

Fig. 5에는 단일 압축 후 액체질소의 냉열을 활용

하여 예냉 및 심냉 증류탑에서 응축기의 냉열을 공

급하고 증류탑 하부에서 고순도의 액체 이산화탄소

를 얻는 공정에 대한 개념도를 나타내었다. 

Fig. 6에는 Fig. 5에 나타낸 단일 압축 및 액체질소

의 냉열과 심냉 증류탑을 활용한 공정을 PRO/II를 

활용한 플로시트로 나타내었다. 액체질소를 사용하

게 되면 심냉 증류탑 환류 드럼의 온도를 충분히 낮

출 수 있다. 따라서 심냉 증류탑 하부에서 이산화탄

소의 원료 대비 회수율을 75%까지 높이도록 전산모
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Fig. 6. PRO/II flow sheet diagram to obtain a purified CO2 us-
ing LN2 cold heat and cryogenic distillation column

Table 4. Simulation results summary for Fig. 6

Item Result

Compressor power 12.6391 kW

After-cooler, E1 duty 0.0111×106 kcal/h

Pre-cooler, E2 duty 0.0040×106 kcal/h

Condenser, E3 duty 0.0827×106 kcal/h

Theoretical number of stage 112

Condenser duty 0.0827×106 kcal/h

Reboiler duty 0.0704×106 kcal/h

Reflux drum temperature -58.0℃
Reflux drum temperature -50.0℃
T1 column tol pressure 6.84 bar

CO2 purity to 100%

CO2 recovery ratio 75%

Fig. 7. PRO/II flow sheet diagram for a vapor recycle process 
to obtain more highly recovery liquefied CO2 as a bottom prod-
uct of the cryogenic distillation column

Table 5. Vapor recycle process simulation results summary

Item Value Unit

1st compressor power 9.0865 kW

2nd compressor power 100.0957 kW

Inter-cooler, E1 duty 9.3040 kW

After-cooler, E2 duty 0.0405×106 kcal/h

Chiller, E3 duty 0.0709×106 kcal/h

Theoretical number of stages 12 -

T1 condenser duty 3.3693×106 kcal/h

T1 reboiler duty 3.3825×106 kcal/h

Reflux drum teemperature -26.9 ℃
T1 column bottom temperture -20.0 ℃

T1 column top pressure 19.52 bar

CO2 purity at column bottom to 100 % by mol

CO2 recovery ratio 15 %

사를 설정하였다. 

Table 4에는 Fig. 6의 전산모사 결과를 요약하여 

정리하였다. 심냉 증류탑의 전산모사 결과 이산화탄

소의 순도는 거의 100%를 얻을 수 있었으며, 원료 

대비 회수율은 75%를 얻었다. 

3.3 상부 기상류 환류가 이산화탄소 회수율에 미치는 

영향

Fig. 7에는 심냉 증류탑 하부에서 액화 이산화탄

소의 회수율을 증가시키기 위해서 상부 기상류의 일

부를 환류시켜서 두 번째 압축기 전단으로 주입하는 

공정에 대한 PRO/II 플로시트를 나타내었다. 

Table 5에는 Fig. 7에 나타낸 심냉 증류탑 상부 기

상류의 일부를 환류시켜서 증류탑 하부에서 이산화

탄소의 회수율을 증가시키는 공정에 대한 전산모사 

결과를 요약하여 정리하였다. Table 5에 의하면 첫 

번째 압축기의 소요 동력은 9.0865 kW인 것에 비해

서 두 번째 압축기의 소요 동력은 100.0957 kW로 비

이상적으로 증가한 것을 알 수 있다. 이는 상부 기상

류의 환류 유량의 급격한 증가로 인한 것이다. 따라

서 심냉 증류탑의 응축기와 재비기의 heat duty 또한 

비이상적으로 증가하게 되어 상부 기상류의 일부를 

환류시켜서 액화 이산화탄소의 회수율을 증가시키는 

것은 비록 이산화탄소의 순도는 거의 100%에 이르
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기는 하지만 경제적으로 타당성 있는 공정이 아닌 

것을 알 수 있다. 

4. 결 론

본 연구에서는 매립지 가스에 포함되어 있는 이산

화탄소를 심냉 증류 공정을 이용해서 7N 이상의 순

도를 가지는 전자급 고순도로 분리하기 위한 전산모

사를 세 가지 공정에 대해 진행하였고, 이에 대한 비

교 분석을 수행하였다. 그 결과 다음과 같은 결론을 

얻을 수 있었다. 

첫째, 중간에 냉각기를 가지는 이단 압축 후 암모

니아 냉매를 이용한 냉동 사이클을 활용한 심냉 증

류에 의해서 고순도 이산화탄소를 생산하는 공정에

서 압축기의 총 소요 동력을 최소화하기 위한 최적

의 첫 번째 압축기 후단의 압력은 4.6 bar이고, 총 소

요 동력의 최솟값은 18.124 kW인 것을 알 수 있었다. 

또한 암모니아 냉동 사이클에서 압축기의 소요 동력

은 124.7 kW인 것으로 나타났다. 심냉 증류탑 하부

에서 액화 이산화탄소의 순도는 거의 100%였으나 

이산화탄소의 원료 대비 회수율은 15% 정도로 매우 

낮게 나타났다. 

둘째, 단일 압축 후 액체질소를 사용하여 이산화

탄소의 회수율을 높인 공정의 경우 첫 번째 압축기

의 소요 동력은 12.6391 kW이며, 심냉 증류탑 하부

에서 액화 이산화탄소의 순도는 100%이고, 원료 대

비 회수율은 75%로 비교적 높은 것을 알 수 있다. 

셋째, 심냉 증류탑 상부에서 기상류의 일부를 두 

번째 압축기 전단으로 환류시키는 공정의 경우 환류 

유량의 대폭적인 증가로 인하여 두 번째 압축기의 

소요 동력이 100.0957 kW로 비정상적으로 증가하고, 

응축기와 재비기의 heat duty 역시 3.3693×106 kcal/h

와 3.3825×106 kcal/h로 매우 크게 추산되어 경제성

이 떨어지는 것을 알 수 있었다. 
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