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메탄올의 이산화탄소 흡수평형 추산에 대한 PC-SAFT모델식과 
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요  약  본 연구에서는 CO2 제거 용매로써 메탄올 수용액을 사용하는 RectisolⓇ공정을 모델링하기 위한 열역학 모델식으로는 
PC-SAFT(Perturebed-Chain Statistical Associating Fluid Theory) 상태방정식과 액체활동도계수 모델식을 기본으로 조합된 
Two-model approach식{NRTL(Non Random Two Liquid) + Henry + Peng-Robinson}을 비교하였다. 또한 PC-SAFT 상태방정
식의 이성분계 상호작용 매개변수와 Two-model approach식의 Henry 상수를 새롭게 결정하기 위해서 273.25K과 262.35K에
서 CO2와 메탄올 간의 흡수평형실험을 수행하고 회귀분석을 하였다. 그리고 새롭게 결정한 매개변수의 정확성은 실험 데이
터의 추산결과를 통해 검증하였다. 이러한 모델식과 검증한 매개변수를 사용하여 CO2 제거공정을 모델링 하였다. 그 결과 
Two-model approach식을 사용한 경우가 PC-SAFT EOS을 사용한 경우에 비해 CO2 99.00% 제거하기 위해 요구되는 메탄올 
용매 유량이 약 43.72% 더 높게 추산되었으며, 증류탑에서의 냉각수 소모량은 39.22%정도, 스팀소모량은 43.09%정도 더 
소요됨을 알 수 있었다. 결론적으로 고압에서 운전되는 RectisolⓇ공정을 Henry관계식의 도움을 받는 액체활동도계수 모델식
을 사용하여 모델링을 하는 경우 PC-SAFT 상태방정식을 사용한 경우에 비해서 크게 설계된 다는 것을 알 수 있었다. 이러한 
이유는 액상에 대한 용해도가 낮은 가스성분이 일정한 온도에서 액상에 녹아드는 양은 기상의 분압에 비례하여 증가하는 

것으로 계산되는 Henry 관계식의 특성 때문에 메탄올에 대해 용해도가 큰 CO2의 경우 메탄올과 CO2간의 흡수특성을 잘 

예측하지 못하는 것을 알 수 있었다. 

Abstract  The thermodynamic models, PC-SAFT (Perturbed-Chain Statistical Associated Fluid Theory) state equation 
and the Two-model approach liquid activity coefficient model NRTL (Non Random Two Liquid) + Henry + 
Peng-Robinson, for modeling the Rectisol process using methanol aqueous solution as the CO2 removal solvent were 
compared. In addition, to determine the new binary interaction parameters of the PC-SAFT state equations and the 
Henry's constant of the two-model approach, absorption equilibrium experiments between carbon dioxide and methanol
at 273.25K and 262.35K were carried out and regression analysis was performed. The accuracy of the newly determined
parameters was verified through the regression results of the experimental data. These model equations and validated
parameters were used to model the carbon dioxide removal process.In the case of using the two-model approach, the 
methanol solvent flow rate required to remove 99.00% of CO2 was estimated to be approximately 43.72% higher, the
cooling water consumption in the distillation tower was 39.22% higher,and the steam consumption was 43.09% higher
than that using PC-SAFT EOS. In conclusion, the Rectisol process operating under high pressure was designed to be
larger than that using the PC-SAFT state equation when modeled using the liquid activity coefficient model equation 
with Henry's relation. For this reason, if the quantity of low-solubility gas components dissolved in a liquid at a constant
temperature is proportional to the partial pressure of the gas phase, the carbon dioxide with high solubility in methanol
does not predict the absorption characteristics between methanol and carbon dioxide. 
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1. 서론

CO2를 처리하는 기술 중 흡수법에는 크게 물리적 흡

수제를 사용하는 물리적 흡수법과 아민 흡수제를 사용하

는 화학적 흡수법으로 구분할 수 있다. CO2 처리를 위한 
아민 흡수법은 아민계 흡수제를 이용하는 기술로 현재 

기술적으로 가장 타당한 성능을 보여 상용화 및 많은 연

구개발이 진행 중에 있다[1-4]. 그러나 아민흡수법의 경
우 흡수제의 장치부식 , 흡수제의 재공급에 따른 비용, 
높은 재생에너지, 흡수제의 부반응 등 일련의 문제점을 
내포하고 있다. 이러한 화학적 흡수법을 이용한 공정에 
대응하는 기술이 메탄올을 사용하는 RectisolⓇ공정[5]과 
DEPG(Dimethyl ethers of polyethylene glycol)를 사용
하는 SelexolTM공정[6] 그리고 NMP(N-methyl 
-2-pyrrolidone)를 사용하는 PurisolTM[7]공정 등이 있
다. 이러한 방법은 물리적인 결합에 의존하기 때문에 용
매 재생에너지가 화학적 흡수법에 비해 작다는 장점을 

가지고 있다. 또한 CO2 흡수량은 기상에서의 CO2의 분

압에 비례하여 증가하므로 CO2의 농도가 높은 가스 처

리에도 유용하다. 상기 공정 중에 메탄올을 사용하는 
RectisolⓇ공정은 다른 공정에 비해 용매가 가장 저렴하
며 수소에 대한 선택도가 낮아 합성가스 중에 포함된 

CO2를 제거하는 공정으로 사용되고 있다[8-11]. 
RectisolⓇ공정과 같은 CO2 제거공정을 설계하기 위해

서는 화학공정모사기를 통한 공정모사가 필수적이다. 따
라서 올바른 열역학 모델식 선정은 매우 중요하다. 상용
성 화학공정모사기로 가장 많이 사용되는 있는 Aspen 
Tech사의 Aspen Plus의 경우 PC-SAFT(perturebed- 
chain statistical associating fluid theory) 상태 방정식
[12]을 사용하여 RectisolⓇ공정을 모사한 예제를 제공하
고 있다.

PC-SAFT 상태방정식은 Huang와 Radosz [13-14]가 
발표한 SAFT(statistical associating fluid theory)계통의 
모델에서 Gross와 Sadowski[12]가 제안한 열역학적 섭
동이론을 기초로 하는 모델식으로, 이 모델식은 다양한 
종류의 비전해질(non-electrolyte)유체 뿐만 아니라 전해
질(electrolyte)유체 혼합물에 대한 상평형 계산에서도 
응용되고 있는 모델식이다[15-17]. PC-SAFT 상태방정
식의 기본이 되는 SAFT모델식에서는 분자를 Fig.1과 같
이 sphere segment들이 공유결합을 통해 체인형태로 구
성되어 있다고 가정하였으며, segment들은 결합성 혼합

물을 형성할 수 있는 사이트(site)들을 포함할 수 있다고 
가정함으로써 수소결합과 같이 분자간의 회합현상을 설

명하였다. 

Fig. 1. Molecule model in the SAFT model 

그리고 Fig. 2와 같이 PC-SAFT 상태방정식은 계의 

residual Helmholtz 자유에너지( )에 기여하는 항으
로 hard sphere항, chain항, dispersion항 그리고 
association항의 합으로 표현되며 residual Helmholtz 자
유에너지를 바탕으로 각 상의 퓨개시티(fugacity) 계수와 
계의 압축인자 등 열역학적 특성을 계산함으로써 물리적 

흡수제와 CO2간의 흡수특성을 예측하게 된다. 

Fig. 2. Procedure to from molecule in the PC-SAFT 
model 

한편, 물리적 흡수제와 CO2의 흡수특성을 계산하기 

위해 사용되고 있는 또 다른 열역학 모델식으로는 각 상

에 대해서 각각 다른 종류의 열역학 모델을 적용한 모델

식(이하 Two-model approach식)이 있다[18-20]. 
Fig. 3에는 Two-model approach식에 대한 개념도를 

나타내었다. Fig. 3을 보면 액상의 비이상성을 해석하기 
위해서 액체 활동도계수 모델식이 사용되며, 초임계상태 
가스(non- condensible supercritical gas)성분들의 용매
에 대한 용해도를 추산하기 위해서 Henry의 법칙이 함
께 사용된다. 그리고 고압의 기상에 대해서는 비이상성
을 해석하기 위해서 PR(Peng-Robinson) 이나 SRK 
(Soave-Redlich-Kwong)와 같은 상태방정식 모델식이 
사용된다.  
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Fig. 3. Conceptual diagram of Two-model approach 
model.

본 연구에서는 상기 두 종류의 모델식을 각각 사용하

여 RectisolⓇ공정을 모사하고, 두 모델식 중 적합한 열역
학 모델식 선정을 위한 공정모사 결과를 비교분석하였다.

2. 본론

2.1 CO2 제거 공정개요

메탄올을 사용하여 CO2를 제거하는 공정으로는 

DME(Dimethylether, CH3OCH3) 생산 공정 중에 포함된 
CO2 제거공정(CO2 removal process)을 대상으로 하였
다. Fig. 4에는 천연가스로부터 삼중개질반응을 통해 합
성가스를 생산하고 합성가스로부터 DME합성과 정제를 
통해 고순도의 DME를 생산하는 공정 개략도를 나타내
었다. DME 생산 기술에서 가장 중요한 것 중에 하나는 
공정 중에 CO2의 농도를 조절하는 것이다. 특히, DME 
합성반응기(DME synthesis process)로 유입되는 원료 
중에 8.00 mol%이상의 CO2가 유입되면 DME 생산성이 
저하되는 문제가 발생한다. 따라서 삼중개질반응기
(tri-reformer)에서 생성된 혼합물이 DME 합성반응기로 
유입되기 전CO2는 99.00%이상 제거되어야 한다[18]. 

Table 1에는 한국가스공사(KOGAS)에 있는 10 
ton/day DME 생산기준의 데모플랜트(demo plant)에서 
CO2 제거공정으로 유입되는 원료 유량과 조성 등을 나
타내었다. Table 1을 보면 삼중개질반응기에서 CO2 제
거공정으로 들어오는 혼합물 중에 CO2는 약 13.96 
mol%가 포함되어 있고, H2와 CO는 각각 44.20 mol%
와 40.50 mol%정도가 포함되어 있다. 그리고 Fig. 5에
는 메탄올을 사용해 CO2를 제거하는 전체 공정도를 나

타내었으며, Fig. 6에는 메탄올 용매의 공급온도를 저온
으로 냉각시키기 위해 필요한 프로판 냉동 사이클의 공

정도를 나타내었다.

Fig. 4. Block diagram of DME Production process.

Table 1. Feed information

Component kmol/hr Mole%

CH4 0.92 1.15

CO2 11.14 13.96

H2 35.26 44.20

CO 32.31 40.50

H2O 0.15 0.19

Total flow(kmol/hr) 79.78 100.00

Temperature (K) 303.15

Pressure (kPa) 6,000.00 

T1 : CO2 absorber T2 : CO2 stripper
T3 : MeOH purification column E6 : propane refrigerator
1 : CO2 mixture feed 2 : MeOH aq. solvent
3 : treat gas 4 : CO2 rich solvent
7 : CO2 gas 11 : waste water
10 : high purity MeOH aq. solvent 14 : make-up

Fig. 5. A schematic diagram for the CO2 removal 
process using aqueous methanol solution 
(RectisolⓇ process).
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Fig. 6. A schematic diagram for refrigeration cycle 
using propane as a refrigerant. 

2.2 기액 흡수 평형 실험

모델식의 이성분계 상호작용 매개변수는 혼합물에 대

한 비이상성을 해석하는데 중요한 인자가 된다. 그리고 
이러한 이성분계 상호작용 매개변수는 실험을 통해 얻을 

수 있다. 따라서 본 연구에서는 메탄올 용매의 주입온도
를 263.15K으로 결정하고 263.15K에서 메탄올과 CO2

간에 흡수평형 실험을 직접 수행하였다. 그리고 실험 데
이터를 회귀분석하여 PC-SAFT 상태방정식의 이성분계 
상호작용 매개변수(binary interaction parameters)와 
Two-model approach식의 Henry 상수를 새롭게 정의하
였다.
본 연구에서 메탄올의 주입온도를 263.15K으로 결정

한 이유는, 본 실험장비에서 안정적으로 실험이 가능한 
저온이 263.15K이기 때문이다.

2.2.1 실험 시약 및 장치

실험에 사용된 메탄올은 ㈜삼전순약공업사의 99.90 
wt% 고순도를 사용하였으며, CO2는 ㈜대덕가스사의 

99.999%로 초고순를 사용하였다. 그리고 연구에서 사용
된 기액 흡수 평형장치는 Fig. 7과 같다. Fig. 7을 보면 
실험 장치는 CO2를 공급해주는 가스 공급부와 CO2와 

용매가 반응하는 기액 평형 반응부로 구성되어 있다. 가
스 공급부에는 온도와 압력 측정기가 부착된 가스 실린

더(gas cylinder)가 일정 온도로 유지되도록 하기 위해 
항온수조(constant temperature water bath)내에 장착하
였다. 그리고 기액 평형 반응부에는 온도와 압력 측정기
가 부착된 평형반응(equilibrium reactor)기가 냉동기
(refrigerator)가 포함된 항온수조에 장착되어 있다. 냉동

기에서는 항온수조에 있는 유체를 순환시키면서 유체의 

온도를 저온으로 유지시킨다. 그리고 평형반응기를 앞과 
뒤로 흔들어주는 장치(shaking system)를 통해서 반응기 
내부에 있는 가스와 용매 간에 물질전달 효과를 높여줄 

수 있도록 하였다. 부속장치로는 실험 전에 장치 내부를 
진공 상태로 만들기 위해 필요한 진공펌프와 온도, 압력
을 나타내는 온도압력 게이지박스 그리고 용매의 무게를 

측정하기 위한 소수점 3째 자리까지 측정 가능한 전자저
울로 구성되어 있다.
가스 실린더(gas cylinder)내부 부피는 302.58 cm3이

고 평형 반응기는 69.71 cm3 부피이다. 그리고 용매에 
의한 철의 용출을 방지하기 위해 모두 스테인리스강

(stainless steel) 재질로 제작되었다. 한편, 공급부의 가
스 실린더와 평형반응기 내부의 온도 측정하기 위해서 

t-type의 열전대를 사용하였으며, 압력 측정을 위해서 
0.11%의 분해능을 가지는 Sensys사의 압력센서(Sensys 
PSH 0 ~ 51 bar)를 사용하였다. 

1 CO2 gas 2,3 water bath
4 gas cylinder 5 equilibrium reactor
6 shaking system 7 refrigerator
8 vacuum pump 9 electronic scale

Fig. 7. Schematic diagram of experimental apparatus 
for absorption equilibrium.

2.2.2 실험방법

CO2와 메탄올에 대한 흡수평형실험 방법과 순서는 

다음과 같다. 우선 메탄올을 주입하기 전 평형반응기의 
무게를 측정하였다. 그리고 고순도의 메탄올을 평형 반
응기에 주입하고 진공펌프를 이용하여 반응기 내부의 잔

존 가스를 제거한 후에 다시 무게를 측정하였다. 진공 후 
무게변화를 통해 메탄올을 주입유량을 확인 하였다. 그
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런 다음 평형반응기를 항온수조에 장착하고 262.35K온
도를 유지하면서 실험을 진행하였다. 가스 공급부에서는 
정확한 부피와 온도를 알고 있는 실린더(gas cylinder)에 
CO2를 채우고 밸브를 통해서 기액 평형 반응부로 가스

를 공급하였다. 이때 실린더의 압력 변화를 통해 주입된 
CO2양을 계산하였다. 이렇게 반응기로 주입된 CO2는 

메탄올에 흡수되게 되는데, 본 연구에서는 교반을 통해
서 물질전달의 계면저항을 최소화시킴으로써 CO2와 메

탄올과의 혼합효과를 높였다. 한편 CO2가 메탄올에 흡

수되면서 평형반응기의 압력은 점점 감소하다가 흡수평

형에 도달하게 되면 더 이상 감소되지 않고 일정하게 유

지된다. 본 연구에서는 압력변화가 1시간 동안 ±0.01 
bar인 시점에서 흡수평형에 도달한 것으로 간주하였다. 
그리고 평형에 도달한 평형반응기에 다시 CO2를 주입하

는 반복 작업을 수행하였다. 

2.2.3 실험 결과 및 고찰

제작된 실험 장치의 신뢰성과 재현성을 검증하기 위

하여 반응온도 273.15K에서 CO2와 메탄올에 대한 흡수

평형 실험 결과를 Hong and Kobayashi[21], Weber et 
al.[22]등의 기존 연구와 비교하여 Fig. 8에 나타내었다. 
Fig. 8을 보면 실험에서의 측정치가 기존 문헌 값들과 
거의 일치함을 보이고 있다. 여기서 mole fraction of 
CO2는 흡수평형에 도달하였을 때 액상에서 CO2의 몰분

율을 나타낸 것이며 pressure는 이때의 평형압력을 나타
낸다.
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Fig. 8. Comparison of experimental data and literature 
data for absorption equilibrium of CO2 using 
methanol solution at 273.15K.
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Fig. 9. Experimental data for absorption equilibrium of 
CO2 using methanol solution at 262.35K.

한편, Fig. 9에는 262.35K에서 CO2와 메탄올에 대한 

흡수평형 실험 결과를 나타내었다. Fig. 9를 보면 압력이 
증가할수록, 온도가 감소할수록 CO2 흡수능은 증가하는 
것을 알 수 있다. 또한 2,000 kPa 정도까지는 압력증가
에 비례하여 액상에서의 CO2 농도가 증가하다가 2,000 
kPa 정도이상 압력에서는 기상에서 CO2의 작은 압력변

화에도 잘 액화되면서 그래프가 포물선 형태를 보이는 

것을 알 수 있다.

2.3 이론

2.3.1 PC-SAFT 상태방정식

PC-SAFT 상태방정식을 통해서 기액 상평형을 계산
하기 위해서는 각 상의 압축인자와 퓨개시티(fugacity) 
계산이 필요하다. 그리고 이러한 압축인자와 퓨개시티 

계수(Fugacity coefficient, )등은 식(1)서부터 식(3)에 

나타낸 바와 같이 계의 residual Helmholtz 자유에너지

( )와 열역학관계식을 통해 계산될 수 있다[12]. 

 




 



 

(1)




 

  (2)




 



 
    

 
≠

 
 

 




 
≠






(3)

PC-SAFT 모델은 Fig. 1과 같이 분자를 여러 개의 강
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체구(hard-sphere)형태의 segment가 공유 결합된 사슬분
자(chain molecule)라고 가정하였다. 그리고 사슬을 형
성한 상태에서 분산 또는 회합하는 유체계의 상호작용을 

Helmholtz 자유에너지 분포로 나타내는데, 이 방법에서 
비이상성 정도를 나타내는 residual Helmholtz 자유에너

지( )는 식(4)와 식(5)와 같이 참조(reference)항과 분
산(dispersion)항으로 표현된다.

   (4)
    (5)

여기서 는 Wertheim[23-24]의 열역학 섭동이론을 
기본으로 하여 Chapman[25]에 의해 개발된 강구체 사
슬(hard chain)항으로 segment와 segment 간의 반발력

정도를 나타내는 강구체항(hard sphere,  )항, 
segment간의 공유결합으로 결합력 정도를 나타내는 사

슬(chain,  )항, 수소결합과 같은 회합정도를 나타

내는 회합(association, )항의 합으로 나타낸다. 그
리고 분자간의 인력(attractive)에 의해 계의 residual 

Helmholtz 자유에너지( 에 기여하는 분산

(dispersion, )항은 강체구 사슬(hard chain) 분자간
의 인력을 2차 섭동이론으로 해석하여 Barker과 
Henderson[81]의 연구를 바탕으로 Gross과 
Sadowski[53]에 의해 유도되었다. 
결국, PC-SAFT 상태방정식은 계의 residual 

Helmholtz 자유에너지( 에 기여하는 항으로 강구체

(hard sphere,  )항, 사슬(chain,  )항, 회합

(association, )항 그리고 분산(dispersion, )
항으로 총 4가지 항이 고려되며 식(6)과 같이 표현된다.

      (6) 

식(6)에서 는 Charnahan과 Starling[26]에 의해 
제안된 것으로 모든 segment-segment 간의 반발 상호작
용(repulsive interaction)이 계의 residual Helmholtz 자

유에너지( 에 기여하는 항을 나타내며 식(7)과 같이 
표현된다.




 

 



 



















  




 (7)

여기서 N은 분자의 수, 는 boltzmann 상수, T는 절대 
온도를 나타낸다. 그리고 는 밀도(molar density, )의 

함수로써, 강체구들이 사슬을 형성할 때 Chapman에 의
해 식(8)과 같이 제안되었다.

  






 ∈ (8)

위의 식에서 는 몰분율을 나타내고 은 1몰에 해
당하는 segment의 수를 의미한다. 그리고 는 온도의존
성 segment의 직경으로 분자들의 약한 반발력을 나타내
는데 사용되며, 식(9)와 같이 표현된다[27].

   





  (9)

여기서 는 온도 의존하지 않는 segment의 직경으로 

순수성분의 segment size parameter이며, 는 

segment-segment간의 상호작용 에너지를 나타내는 순수

성분의 dispersion energy parameter이다. 그리고 

은 Chapman이 제안한 것으로 segment들이 공유결합 등
으로 인해 사슬을 형성하면서 계의 residual Helmholtz 
자유에너지에 기여하는 항을 나타내며 식(10)과 같이 표
현된다. 








  
   (10)

식(10)에서 는 강구체의 반경분포함수로서 식(11)

과 같이 표현된다.


  


  

  


  
 



 





(11)

또한, 항은 Chapman에 의하여 유도된 것으로 
수소결합과 같은 분자간의 회합현상으로 인해 계의 

residual Helmholtz 자유에너지에 기여하는 항을 나타내
며 식(12)서부터 식(14)까지와 같이 표현된다. 
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

















 


  (12)


 














  (13)

∆    













(14)

식(12)에서 Mi는 i성분 분자의 회합 가능한 총 자리수

를 의미하고, 는 i 성분의 회합자리 중 Ai가 회합되지 

않은 분자의 몰분율을 의미한다.

그리고 식(13)에서 ∆는 i성분의 회합자리 A와 j 
성분의 회합자리 B사이의 회합세기(association 
strength)를 나타낸다.

식(14)에서 와 는 순수성분의 파라메타로
써 각각 회합에너지(association energy)와 회합부피
(association volume)를 의미한다. 

그리고 항은 강구체 사슬(hard chain)분자를 형
성한 상태에서 분산(dispersion)으로 인한 상호작용으로 
인해 계의 residual Helmholtz 자유에너지에 기여하는 
항을 의미하며, Gross와 Sadowski에 의해 식(15)서부터 
식(18)까지와 같이 표현된다.



 
 


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
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
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 






(15)




 (16)

 


∞


  (17)

 
 


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

∞


  (18)

식(1)서부터 식(18)까지 나타낸 각 항의 기호나 열역
학적 의미에 대한 더 자세한 내용은 원 자료[12]에 잘 나
타내어 있으므로 본 연구에서는 생략하였다.
한편, PC-SAFT 상태방정식을 사용하기 위해서 기본

적으로 필요한 각 순수성분들의 매개변수는 segment의 
크기(), segment의 개수( ), 그리고 dispersion 상호작
용 에너지()이며 추가적으로는 회합항에 대해서 회합에

너지()과 회합부피()가 필요하다. Table 2에는 
Aspen Plus version 8.8에 내장되어 있는 각 순수성분들
에 대한 매개변수 값들을 나타내었다.

Comp.    
 



CH4 150.0300 3.7039 1.0000 - -

CO2 152.1010 2.5637 2.5692 - -

H2 12.5276  2.9729 0.8285 - -

CO 93.0380 3.2829 1.2751 - -

H2O 366.5100 3.0007 1.0656 1,525.6265 0.0117

CH3OH 182.5608 2.8422 2.2436 2,580.0849 0.0653

Table 2. PC-SAFT model pure parameters in Aspen 
Plus version 8.8

한편, 혼합물에 대해서 segment size parameter()

와 dispersion energy parameter()는 식(19)와 식(20)

과 같은 혼합법칙(mixing rule)을 통해 계산된다.

  


  (19)

    (20)

식(20)에 나타낸 는 각 순수성분의 dispersion 

energy parameter에 대한 기하평균 값으로 정의되는데, 
실제 실험값과 벗어나는 편차를 보정하기 위해 이성분계 

상호작용 매개변수(binary interaction parameters, )가 

도입된다. 그리고 값은 온도에 따른 이성분계의 기-액 

상평형 실험 데이터 회귀분석을 통해서 결정되어 진다. 
식(21)에는 온도의 함수로 정의된 의 관계식을 나타

내었다. 여기서 온도 T의 단위는 K이다.

    
 (21)

PC-SAFT모델식의 경우 일반적인 상태방식과 마찬가
지로 하나의 모델식을 통해서 평형물성(equilibrium 
property)과 부피물성(volumetric property) 그리고 열적
물성(calorimetric property)들을 추산할 수 있을 뿐만 아
니라 PR와 SRK모델식보다도 액상의 밀도추산이나 비
전해질 유체에 대한 비이상성 거동 예측이 우수한 것으

로 알려져 있다[15-17, 28, 29]. 하지만 Aspen Tech사의 
Aspen Plus나 Schneider Electric사의 PRO/II 화학공정
모사기 내에서 사용되는 PC-SAFT모델식의 경우 아직
은 다양한 성분들에 대해서 이성분계상호작용 매개변수

가 내장되어 있지 않으므로 회귀분석을 통해 사용자가 

새롭게 정의해야 하는 단점이 있다.
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Table 3. Binary interaction parameter kij for PC-SAFT 
equation of state model

Comp. 
i

Comp.
j

   ref.

CO2 MEOH 0.00000 0.00989 0.00413 This 
Study

CO MEOH 0.00000 -0.02655 -0.02142 [32]

H2 MEOH -1.58047 0.37000 0.00000 [33]

CH4 CO2 0.06500 0.00000 0.00000 [34]

CH4 MEOH 0.04094 -0.03682 0.00000 [35]

CO2 H2O 0.09365 -0.18361 0.00000 [36]

MEOH H2O 0.00513 -0.15198 0.00000 [37,38]

CH4 H2O 0.30366 -0.49743 0.00000 [39-41]

CO H2O 0.17356 -0.47734 0.00000 [42]

H2 H2O -0.02328 -1.05169 0.00000 [42,43]

M o l e  f r a c t i o n  o f  C O 2

0 . 0 0 . 2 0 . 4 0 . 6 0 . 8 1 . 0

Pr
es

su
re

 (k
Pa

)

0

1 0 0 0

2 0 0 0

3 0 0 0

4 0 0 0
E x p .  d a t a ( 2 6 2 . 3 5 K , T h i s  S t u d y ,  2 0 1 7 )
E s t .  R e s u l t  u s i n g  P C - S A F T  i n  A s p e n  P l u s

Fig. 10. Binary isothermal P-x experimental data for 
carbon dioxide-methanol and its prediction 
with PC-SAFT EOS.

따라서 CO2와 메탄올에 대한 이성분계 상호작용 매

개변수에 대해서는 새롭게 결정하기 위하여 본 연구에서 

수행한 흡수평형 실험데이터를 회귀분석 하였다. 또한 
일부 다른 이성분계쌍에 대해서도 문헌조사를 통해 찾은 

실험데이터를 활용하여 이성분계 상호작용 매개변수를 

새롭게 결정하였다. 회귀분석 방법은 Britt와 Luecke[30]
가 제안한 Maximum-likelihood식을[31]목적함수로 사
용하였으며, 기상에 대해서는 저온이고 고압이므로 대부
분 CO2라고 가정하고 회귀분석을 수행하였다. Table 3
에는 본 연구에서 공정모사를 위해 결정된 이성분계 상

호작용 매개변수와 회귀분석에 대상이 된 참고문헌자료

를 표기하였다. 그리고 CO2와 메탄올에 대해 결정된 상

호작용 매개변수의 정확성을 검증하기 위하여 실험 데이

터 값과 PC-SAFT 상태방정식의 계산 값 간에 비교를 
수행하였으며, Fig. 10에 나타내었다. 그 결과 262.35K
에서 수행한 CO2와 메탄올의 p-x 실험 데이터를 비교적 
근사한 차이로 추산해내는 것을 볼 수 있다.

2.3.2 Two-model approach식 

“Two-model approach"식은 다음의 식(22)와 같이 나
타낼 수 있다. 


  (22)

액상에 대해서는 액상에서의 비이상성을 보정하는 

NRTL(Non Random Two Liquid)액체 활동도계수 모델
식[44]을 사용하였다. 다음의 식(23)에서부터 식(25)까
지에 NRTL 액체 활동도계수 모델식을 나타내었다. 식
(24)와 (25)에 나타낸 ,  그리고 는 NRTL 모델

식의 이성분계 상호작용 매개변수이다. Table 4에는 
Aspen Plus version 8.8에 내장되어 있는 물과 메탄올 
성분간의 NRTL 이성분계 상호작용 매개변수를 나타내
었다. 

 





























 



(23)

   

 (24)

    (25)

Table 4. NRTL binary interaction parameters for each 
binary pair used in Aspen Plus version 8.8

i j






 ref.

MeOH H2O
-0.6930
2.7322

172.9871
-617.2687 0.3000 built in

한편, NRTL모델식과 같은 액체 활동도계수 모델식
의 경우 액상의 비이상성 예측에는 우수하지만 기상에 

대해서는 이상기체로 가정함으로, 압력이 높은 경우 기
상의 퓨게시티 계산을 위해서 PR이나 SRK와 같은 다른 
모델식의 도움이 필요하다. 또한 초임계상태성분들에 대
한 액상의 용해도계산을 위해서는 Henry관계식의 도움
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이 필요하다. 따라서 원료 중에 포함된 CH4, CO, H2 그
리고 CO2와 같은 가스성분들의 메탄올 용매에 녹아드는 

양을 추산하기 위해서 Henry 관계식을 사용하였으며, 
그 표현식은 식(26)과 같다. 

   


  (26)

식(26)에서 온도 T의 단위는 K이고 에서 는 

Henry 상수( )를 계산하기 위한 계수들이다. Table 5

에는 각각의 용질(i)과 용매(A)에 대해서 Aspen Plus 
version 8.8에 내장되어 있는 Henry 상수들과 저온영역
에서의 기-액 상평형 실험데이터를 회귀분석해서 새롭게 
결정한 Henry 상수들 그리고 회귀분석에 대상이 된 참
고문헌을 나타내었다.

Table 5. Henry constants 

Solute
(i)

Solvent
(A)

    ref.

CO2 MEOH 16.354 -6010.636 1.907 0.000 This 
Study

CO2 H2O 159.865 -8741.550 -21.669 0.001 built in

CO MEOH 3.520 1144.400 0.000 0.000 [32]

CO H2O 171.775 -8296.750 -23.337 0.000 built in

H2 MEOH -62.687 1867.400 12.643 -0.027 [33]

H2 H2O 180.066 -6993.510 -26.312 0.015 built in

CH4 MEOH -73.681 1140.200 15.189 -0.032 [35]

CH4 H2O 183.781 -9111.670 -25.038 0.000 built in

한편, 기상의 퓨개시티 계산을 위해서 

PR(Peng-Robinson)상태방정식을 사용하였다[45]. 본 연
구에서 사용한 PR 상태방정식의 표현식은 식(27)에서부
터 식(29)까지에 나타내었다. 





 (27)

 




(28)

 

 (29)

한편, 식(27)에서 는 alpha function으로써 순수성분

의 온도에 따른 증기압 추산을 위해 도입된 함수이다. 이
러한 는 환산온도()와 편심인자()의 함수로 다음

의 식(30)과 같이 표현된다.

    
 (30)

  (31)

위의 식(31)의 편심인자() 앞의 계수들은 제안된 종
류의 탄화수소 성분들을 대상으로 증기압을 잘 맞출 수 

있도록 편의상 고정된 함수이다. 따라서 탄화수소 성분
이 아닌 다른 성분들에 대해서 적용하기에는 적합하지 

않다. 본 연구에서는 이러한 단점을 보완하기 위해 각각
의 순수성분들에 대해서 다르게 정의하는 Twu et al.[46]
가 제안한 alpha function을 사용하였으며, 식(32)에 나
타내었다. 식(32)에서  , 과 은 성분마다 고유한 값
으로 순수성분의 온도에 따른 증기압을 잘 추산하기 위

한 계수들이며 은 환산온도이다. Table 6에는 본 연

구에서 사용된 주요 성분들에 대해서 Aspen Plus 
version 8.8에 내장되어 있는 alpha function 앞의 계수
인  , 과 값을 나타내었다.

 
  (32)

Table 6. The coefficients for the new alpha function in 
equation (32)

Component   

CH4 0.091144 0.912458 2.429057 

H2 0.171034 1.114346 1.248003 

CO 0.074582 0.872156 2.263470 

CO2 0.025396 0.921479 6.955069 

H2O 0.384637 0.869994 1.963720 

MeOH 2.059525 -0.326599 1.599745 

한편, PR 상태방정식에서 혼합물에 대한 size 
parameter()와 energy parameter()는 식(33)에

서부터 식(35)까지와 같은 혼합법칙(mixing rule)을 통
해 계산된다.

 




 (33)
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 


 (34)

   (35)

식(35)에 나타낸 는 각 순수성분의 energy 

parameter에 대한 기하평균 값으로 정의되는데 실제 실
험값과 벗어나는 편차를 보정하기 위해 이성분계 상호작

용 매개변수(binary interaction parameters, )가 도입

된다. PC-SAFT상태방정식과 마찬가지로 값은 온도

에 따른 이성분계의 기-액 상평형 실험 데이터를 잘 추
산하도록 회귀분석을 통해서 결정되어 진다. 식(36)에는 
온도의 함수로 정의된 의 관계식을 나타내었다. 여기

서 온도 T의 단위는 K이다.

 
 






(36)

Table 7에는 본 연구에서 공정모사를 위해 결정된 PR
상태방정식의 값과 회귀분석에 대상이 된 참고문헌자

료를 표기하였다. 

Table 7. Binary interaction parameter kij for Peng- 
Robinson equation of state model

Comp. 
i

Comp.
j 

 
 

 ref.

N2 CH4 0.03110 - - built in

N2 CO2 -0.01700 - - built in

N2 H2 0.10300 - - built in

N2 CO 0.03070 - - built in

N2 MEOH -0.21410 - - built in

CH4 CO2 0.09190 - - built in

CH4 H2 0.01560 - - built in

CH4 CO 0.03000 - - built in

CO2 H2O 0.12000 - - built in

CO2 MEOH 0.02300 - - built in

H2 CO2 -0.16220 - - built in

H2 CO 0.09190 - - built in

CO CO2 -0.04097 - - [47]

H2O MEOH -0.07780 - - built in

2.4 공정모사 조건

CO2를 제거하는 RectisolⓇ 공정에 대한 공정모사 및 

최적화 방안에 대해서는 이전 연구를 통해 소개한바 있

다[8]. 따라서 본 연구에서는 이러한 내용에 대해서는 간
략하게 소개하고 두 모델식간의 비교결과 및 고찰에 대

한 주요 결과에 대해서 소개하고자 한다. Table 8에는 
RectisolⓇ 공정에 포함된 CO2 흡수탑과 CO2 stripper 그
리고 메탄올 용매 정제탑에 대한 공정모사 조건들을 정

리하여 나타내었다. 

2.4.1 CO2 흡수탑 

Fig. 5의 공정도에 의하면 CO2를 포함한 Table 1의 
원료가스(no. 1)는 흡수탑(T1) 하부로 주입되고 메탄올 
용매는 프로판 냉동사이클(C3 Ref., E6)에 의해서 냉각
된 후 흡수탑 상부(no. 2)로 주입된다. 흡수탑 상부로 주
입된 메탄올 용매는 원료중에 포함된 CO2를 선택적으로 

흡수하여 탑하부(no. 4)로 유출한다. 본 연구에서는 메탄
올 수용액의 농도는 상업용 농도에 해당하는 99.00 wt%
으로 결정하였으며, 용매의 공급온도는 프로판 냉동 사
이클을 이용하는 것으로 가정하여 263.15K(-10℃)로 결
정하였다. 그리고 흡수탑(T01) 상부의 운전 압력은 원료 
압력보다 200kPa이 낮은 5,800kPa로 결정하였으며, 흡
수탑의 이론단수는 일반적인 흡수탑 단수로써 적절한 6
단으로 결정하였다. 또한 흡수탑의 internal type은 
structured packing type으로 Sulzert사에서 제공하는 
Mellapak 500Y로 설계하였다. Mellapak 500Y 
structured packing은 단위 부피 m3 당 508m2의 면적을 

가지며, 액상 흐름을 유도하기 위한 주름의 각도(crimp 
angle)는 45°로 되어 있다. 

2.4.2 CO2 stripper

흡수탑 하부에서 유출된 CO2 rich solvent(no. 4)는 
열 교환을 통해 열을 공급받은 후 CO2 stripper(T2)의 중
간으로 도입된다. CO2 stripper에서는 메탄올 용매 중에 
포함되어 있는 CO2를 탑상부로 약 99.99%이상 탈거시
킨다. CO2 stripper의 총 이론단수는 응축기와 재비기를 
포함하여 12단으로 결정하였으며, CO2 stripper의 운전
압력은 응축기의 냉매로 냉각수(cooling water)사용이 
가능한 압력으로(12.0 bar) 결정하였다. CO2 stripper의 
응축기 type은 부분응축이 이루어지는 partial-vapor 
type으로 하였으며 냉각수의 조건은 303.15K로 공급되
어 313.15K로 회수되는 조건으로 하였다. 그리고 reboiler 
type은 kettle type으로 결정하였으며, 열 공급원으로 사
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Table 8. Design conditions for RectisolⓇ process

Column CO2 absorber CO2 stripper MeOH solvent 
purification col.

Theoretical stage number 6 12 13

Feed stage location (stage) feed gas : 1 
solvent : 6 4 5

Solvent feeding temperature to absorber (K) 263.15
Column top pressure (kPa) 5,800.00 1,220.00 140.00
Column bottom pressure (kPa) 5,810.00 1,230.00 150.00
Target CO2 removal ratio (%) 99.00a >99.99b

Target methanol purity in top product (wt%) 99.90
Condenser type none partial-vapor sub-cooled
Reflux ratio manipulated manipulated
Condenser pressure (kPa) 1,200.00 120.00
Reflux drum temperature (K) 318.15 318.15
Cooling water supply (K) 303.15 303.15
Cooling water return (K) 313.15 313.15
Reboiler type none kettle type kettle type
Steam condition (K) 473.15K saturated 473.15K saturated

Internal type Structured packing
(sulzer, 500Y) 

Structured packing
(sulzer, 500Y)

Structured packing
(sulzer, 500Y)

Height equivalent to a theoretical plate (mm) 350.00 300.00 300.00

a: (amount of removed CO2/amount of CO2 in feed gas at CO2 absorber) × 100%
b: (amount of removed CO2/amount of CO2 in feed gas at CO2 stripper) × 100%

용되는 스팀(steam) 조건으로는 473.15K saturated 
steam으로 결정하였다. 한편, 원료 주입단은 재비기의 
heat duty를 최소화시키는 원료 주입단으로 정하였으며 
internal type은 CO2 흡수탑과 동일한 type으로 결정하
였다.  

2.4.3 메탄올 용매 정제탑

본 공정과 같이 원료중에 물이 포함되어 있는 경우에

는 메탄올 용매의 순도를 유지할 수 있도록 메탄올과 물

을 분리하는 메탄올 용매 정제탑(T3)이 필요하게 된다. 
본 연구에서는 용매 정제탑의 사이즈와 에너지 소모량을 

최소화 하기위하여 CO2 stripper 하부에서 나오는 스트
림(no. 8번) 중 약 10.00%만을 메탄올 용매 정제탑으로 
주입시키는 방식으로 택하였다. 그리고 메탄올 용매 정
제탑에서는 유입되는 원료 중에 메탄올 성분은 99.99% 
이상 탑 상부(no. 10)로 대부분 회수되도록 하였으며, 수
분은 탑하부(no. 9)로 80.00% 정도 회수 되도록 하였다. 
그래서 합성가스 원료(no. 1) 중에 포함되어 있던 수분
의 양보다는 약간 많은 양의 수분이 나가도록 조절하였

다. 이렇게 차이나는 수분의 양만큼은 make-up 스트림
(no. 12)을 통해 운전 중 손실된 메탄올 양을 보충해 줄 

때 함께 보충되어 진다. 
본 연구에서는 메탄올 용매 정제탑의 총 이론단수를 

응축기와 재비기를 포함하여 13단으로 결정하였고, 운
전압력은 공기의 유입을 막기 위해 상압보다 약간 높은 

1.2 bar로 결정하였다. 또한 응축기 type은 완전응축이 
이루어지는 sub-cooled type으로 하였으며, reboiler type
은 kettle type으로 하였다. 그리고 냉각수의 조건과 스팀
(steam) 조건 그리고 internal type은 CO2 stripper와 동
일한 조건으로 하였다. 

2.5 공정모사 결과

2.5.1 두 모델식간에 공정모사 결과

Fig. 11과 12에는 각각 RectisolⓇ 공정과 프로판 냉동
사이클을 Aspen Plus version 8.8으로 모사한 화면을 나
타내었다. 그리고 Table 9에는 PC-SAFT 모델식과 
Two-model approach식을 이용하여 공정모사를 수행한 
결과를 정리하여 나타내었다. Table 9를 보면 PC-SAFT 
모델식을 사용하여 공정모사를 수행한 결과 흡수탑에서

를 원료대비 99.00% 회수하기 위해 필요한 용매순환유
량은 227.47 kmol/h이며, CO2 탈거탑과 메탄올 용매 정
제탑에서 소요되는 스팀의 유량은 각각 617.73 kg/hr와 
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Column CO2 absorber CO2 stripper MeOH purifi. col.

Thermal Dynamics PC-SAFT TMA PC-SAFT TMA PC-SAFT TMA

Solvent feeding rate to absorber (kmol/hr) 227.47 404.17 - - - -

CO2 removal efficiency  (%) 99.00 99.00 >99.99 >99.99 - -

Reflux ratio - - 0.38 0.38 0.88 0.77

Reflux molar rate (kmole/hr) - - 6.25 8.46 19.67 30.58

Feed stage location 1.00/6.00 1.00/6.00 4.00 4.00 5.00 5.00

Condenser duty (× 106kcal/hr) - - -0.0619 -0.0870 -0.3755 -0.6326

Cooling water consumption (kg/hr) - - 6,217.40 8,742.47 37,726.30 63,551.40

Reflux drum temperature (K) - - 318.15 318.15 318.15 318.15

Reboiler duty (×106kcal/hr) - - 0.2860 0.5469 0.3226 0.5231

Column bottom temperature (K) 276.26 278.81 417.58 419.04 382.10 383.11

Reboiler return temperature (K) - - 417.73 419.15 388.25 387.60

Steam consumption (kg/hr) ) (473.15K saturated) - - 617.74 1,181.28 696.74 1,128.40

Column diameter (mm)
(Sulzer Mellapak, 500Y)

Top
480.00 550.00

280.00 320.00
580.00 740.00

Bottom 590.00 820.00

Table 9. RectisolⓇ process simulation results for each column using PC-SAFT model and Two-model 
approach(TMA)

696.77 kg/hr이었다. 그리고 흡수탑, CO2 탈거탑, 메탄
올 용매 정제탑의 internal packing의 최대 직경은 각각 
480.00, 590.00, 580.00 mm 이었다.
한편, Two-model approach식을 이용하여 공정모사를 

수행한 결과 흡수탑에서를 원료대비 99.00% 회수하기 
위해 필요한 용매순환유량은 404.17 kmol/h이며, CO2 
탈거탑과 메탄올 용매 정제탑에서 소요되는 스팀의 유량

은 각각 1,181.28 kg/hr와 1,128.40 kg/hr이었다. 그리고 
흡수탑, CO2 탈거탑, 메탄올 용매 정제탑의 internal 
packing의 최대 직경은 각각 550.00, 820.00, 740.00 
mm 이었다.

Fig. 11. A schematic diagram for the RectisolⓇ process 
using Aspen Plus.

Fig. 12. A schematic diagram for refrigeration cycle 
using propane as a refrigerant using Aspen 
Plus.

2.6 결과비교 및 고찰

Table 10에는 두 모델식간에 공정모사결과를 5가지
의 주요 항목으로 나누어 비교한 표를 나타내었다. 
Table 10을 보면 CO2를 원료대비 99.00% 제거하기 위
해 필요한 용매 순환유량은 Two-model approach식을 
사용한 경우가 404.17 kmol/h로 PC-SAFT모델식을 사
용한 경우(227.47 kmol/h)에 비해 약 43.72% 정도 높게 
계산되었다. 그리고 이로 인해 냉동사이클에서의 압축기 
소요 동력은 49.02% 정도 높았으며, 증류탑에서의 냉각
수 소모량은 39.22%정도, 스팀 소모량은 43.09%정도 
더 소요됨을 알 수 있었다. 또한 internal packing size를 
비교한 결과 약 38.78% 정도 더 큰 것을 알 수 있었다. 
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Item PC-SAFT EOS Two-model approach

1. Total solvent circulation rate (kg/hr)

CO2 removal efficiency(%) 99.00 99.00

Solvent feeding rate to absorber (kmol/hr) 227.47 404.17

2. Energy consumption at refrigeration cycle 

C3 Ref. heat duty (× 106 kcal/hr) -0.1993 -0.3796

Total refrigerant circulation rate (kg/hr) 3,980.51 7,695.11

Compressor power consumption, (η=0.7) (kW) 187.60 359.93

Cooling water consumption (kg/hr) 36,228.00 69,230.52

3.Total cooling energy

Total condenser duty (× 106kcal/hr) -0.4374 -0.7196

Total cooling water consumption (kg/hr) 43,943.70 72,293.87

4. Total reboiling energy

Total reboiler duty (× 106 kcal/hr) 0.6086 1.0700

Total steam consumption (kg/hr) ) (473.15K saturated) 1,314.48 2,309.68

5. Internal size

Total packing bed volume (m3) 3.0961 5.0574

Table 10. Compared energy consumption result using PC-SAFT model and Two-model approach

Fig. 13부터 Fig. 16까지에는 이러한 추산 결과의 원
인을 해석하기 위해서 p-x실험데이터와 두 모델식의 추
산결과를 비교하여 나타내었다. 여기에 나타낸 p-x 실험
데이터는 2성분(메탄올과 각 가스성분들)을 대상으로 일
정온도에서 기상의 압력(P) 변화에 따라 메탄올용액에 
녹아든 가스성분의 평형조성(x) 변화를 나타낸다. 

Fig. 13을 보면 PC-SAFT 상태방정식은 기상의 압력
변화에 따라 메탄올용액에서 CO2의 조성(x) 변화에 대
한 실험결과를 잘 예측하는 것을 볼 수 있다. 
마찬가지로 주요 가스성분들과 메탄올용매에 대해서

도 문헌에 나타나 있는 실험데이터를 잘 예측하는 것을 

볼 수 있다.
하지만 Two-model approach식을 사용하여 262.35K

에서의 메탄올과 CO2간에 p-x 실험데이터 추산결과 고
압부근에서 실험데이터와 상이한 결과를 보여준다. 이러
한 이유는 화학공정모사기 내에서 NRTL모델식의 경우 
Henry 관계식을 이용해 메탄올에 대한 CO2의 용해도를 

계산하는데, Henry 관계식의 경우 일정한 온도에서 액
상의 용해도는 압력에 따라 비례하여 계속 증가하는 것

으로 계산되므로 Fig. 13과 같이 그래프는 직선경향을 
보여주기 때문이다. 반면, 실험 결과에서는 기상에서의 
CO2 분압이 증가할수록 작은 압력변화에서도 잘 액화되
면서 포물선 형태를 보이며, 결국 CO2는 온도 262.35K
에서 3,000.00 kPa이내의 이슬점압력을 갖는다. 따라서 

Fig. 13을 통해 알 수 있는 것은 동일한 조건에서 동일한 
양의 CO2를 제거하기 위해 필요한 메탄올 용매의 양은 

Two-model approach식을 사용하는 경우가 PC-SAFT 
상태방정식을 사용한 경우에 비해서 더 많게 계산된다는 

것이다.
또한, Fig. 17을 보면 Two-model approach식의 경우 

기상의 퓨개시티 계수 계산을 Peng-Robinson 상태방정
식으로 사용하였으나, 가스성분들 간에 공비점을 형성하
는 경우 잘 예측하지 못하는 것을 알 수 있다. 
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Fig. 13. Binary isothermal P-x experimental data for 
carbon dioxide-methanol and its prediction 
with PC-SAFT EOS and Two-model 
approach equation. 
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Fig. 14. Binary isothermal P-x experimental data for 
carbon methane-methanol and its prediction 
with PC-SAFT EOS and Two-model 
approach equation. 
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Fig. 15. Binary isothermal P-x experimental data for 
mono dioxide-methanol and its prediction 
with PC-SAFT EOS and Two-model 
approach equation. 
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Fig. 16. Binary isothermal P-x experimental data for 
hydrogen-methanol and its prediction with 
PC-SAFT EOS and Two-model approach 
equation. 
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Fig. 17. Binary isothermal P-x-y experimental data for 
methane-carbon dioxide and its prediction 
with PC-SAFT EOS and Two-model approach 
equation. 

3. 결론

본 연구에서는 메탄올 용매를 사용하여 합성가스 중

에 포함된 CO2를 원료대비 99.00% 제거하는 공정을 해
석하기 위해 두 가지모델식을 비교하였다. 첫 번째 모델
식은 계의 residual Helmholtz free energy로부터 계의 
압축인자와 액상과 기상의 퓨개시티 계수를 통해 각상의 

평형조성을 예측하는 PC-SAFT EOS이고, 두 번째 모델
식은 물과 메탄올과 같은 액상에서 비이상성거동을 잘 

예측하기 위해 액체활동도 모델식과 고압운전을 감안하

여 기상에 대해서는 Peng-Robinson EOS 그리고 Henry 
관계식을 통해 초임계상태가스 성분들의 용매에 대한 용

해도를 추산하도록 하는 Two-model approach식(NRTL 
& Henry & PR)을 사용하였다.
한편, 정확한 모델링을 위해 흡수탑 운전 온도인 

262.35K과 273.15K에서 CO2와 메탄올 간에 흡수평형

실험을 수행하고 회귀분석을 통해 모델식의 이성분계 상

호작용 매개변수를 새롭게 결정하였다. 그리고 에너지 
소모량을 최소화하기 위해 공정 최적화를 수행하였으며, 
공정의 유틸리티 소모량과 장치사이징에 대한 비교를 통

해 다음과 같은 결과를 도출할 수 있었다. 

1. CO2를 원료대비 99.00% 제거하기 위해 필요한 용매 
순환유량은 Two-model approach식을 사용한 경우가 
PC-SAFT모델식을 사용한 경우에 비해 약 43.72% 
정도 높게 계산되었다. 그리고 이로 인해 스팀소모량은 
43.09%정도, internal packing 사이즈는 약 38.78% 
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정도 더 크게 계산되는 것을 알 수 있었다. 
2. CO2와 메탄올 간에 p-x실험데이터 추산결과를 통해 
동일한 조건에서 동일한 양의 CO2를 제거하기 위해 

필요한 메탄올 용매의 양은 Two-model approach식
을 사용하는 경우가 PC-SAFT 상태방정식을 사용한 
경우에 비해서 더 많은 것을 알 수 있었다. 

3. 일반적으로 상용성화학공정모사기 내에서는 액체활
동도계수 모델식의 경우 초임계상태 가스 성분들의 

용매에 대한 용해도 추산을 위해 Henry 관계식의 도
움을 받는다. Henry 관계식의 경우 일정한 온도에서 
액상의 용해도는 압력에 따라 비례하여 증가하는 것

으로 계산된다. 따라서 메탄과 메탄올, 일산화탄소와 
메탄올 그리고 수소와 메탄올과 같이 기상에서 가스

성분의 분압증가에 비례하여 일직선 형태로 액상에

서의 조성이 증가하는 경우, Henry 관계식을 통해 잘 
예측되는 것을 알 수 있었다. 하지만, CO2와 메탄올

과 같이 CO2 분압이 증가할수록 점점 작은 분압변화
에서도 CO2가 잘 녹아들면서 메탄올에서의 CO2조성

분포가 포물선 형태를 보이는 경우에는 Henry 관계
식을 통해 잘 예측할 수 없는 것을 실험결과와의 비

교를 통해 알 수 있었다. 
4. 따라서 메탄올과 CO2간의 흡수평형 계산을 위해서는 

Two-model approach식을 사용하는 것보다 PC-SAFT 
EOS모델식을 사용하는 것이 좀 더 신뢰할 수 있는 
결과를 얻기 위한 열역학 모델식의 선택이라 사료된다. 
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