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1. 서    론1)

석유산업에서 생산되는 천연가스 및 석유제품에는 산성 가스 중 

H2S가 다량으로 존재한다[1]. 산성 가스는 인체에 유해하며, 황 화합

물(H2S)은 연소되어 황산화물을 생성하는 원인이며, 대기오염의 원인
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물질이므로 제거가 필수적이다. 산성 가스의 제거 방법은 물리적, 화
학적 분리 방법이 있다. 물리적 방법은 유기화합물을 이용하여 화학

적으로 반응하지 않고 산성 가스와 강한 친화력을 활용하여 석유제품 

내 산성 가스를 분리시키는 방법이며, 화학적 방법은 알카놀아민을 

사용하여 화학적 결합을 통해 분리한다[1]. 화학적 분리 방법은 가장 

경제적이고 효과적인 방법이며, 알카놀아민은 산성 가스를 화학반응

을 통해 선택적으로 흡수한다. 알카놀아민의 종류는 1~3차 아민이 있

으며 각각 MEA (monoethanolamine), DEA (diethanolamine), MDEA 
(methyl diethanolamine)가 대표적인 예시이다. 이 중 3차 아민인 

MDEA는 산성 가스와의 반응능력이 우수하며, MEA, DEA와 다르게 
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초    록

본 연구에서는 열 안정성 염 제거장치가 추가된 아민 재생 공정을 모사하고, 폐수 량, 열 안정성 염 제거 량, MDEA 
(methyl diethanolamine) 손실량을 고려한 최적 운전조건 도출 전략을 제시하였다. 산성 가스를 흡수 및 탈거하는 아민 
재생공정에서 열 안정성 염은 공정 장비 및 아민 용액의 흡수 효율을 저해한다. 열 안정성 염 제거 방법 중 하나인 
이온교환수지법은 NaOH와 같은 강 염기성 용액을 사용하여 중화반응을 통해 염을 제거시키는 방법이다. 공정 모델링 
과정에서 산성 가스의 탈거 과정은 Radfrac 모델을 사용했고, 반응의 평형상수는 Gibbs 자유에너지를 사용하여 계산하
였다. 탈거된 아민 용액의 일부는 열 안정성 염 제거 장치로 들어가게 되고, 제거 장치는 중화반응을 이용한 Rstoic 
모델을 사용하였다. 실제 운전데이터와 시뮬레이션 결과를 비교하여 검증하였고, 제거 장치로 들어가는 질량 유량을 
조절하여 사례연구를 하고 최적 운전 조건을 제시하였다.

Abstract
In this study, we simulated an amine regeneration process with heat-stable salts removal unit. We derived the optimal operat-
ing conditions considering the flow rate of waste, the removal rate of heat-stable salts, and the loss rate of MDEA (methyl 
diethanolamine). In the amine regeneration process that absorbs and removes acid gas, heat-stable salt impairs the absorption 
efficiency of process equipment and amine solution. An ion exchange resin method is to remove heat-stable salts through 
neutralization by using a strong base solution such as NaOH. The acid gas removal process was established using the Radfrac 
model, and the equilibrium constant of the reaction was calculated using Gibbs free energy. The removed amine solution 
is separated and flows to the heat-stable salts remover which is modeled by using the Rstoic model with neutralization 
reaction. Actual operation data and simulation results were compared and verified, and also a case study was conducted by 
adjusting the inflow mass of removal unit followed by suggesting optimal conditions.

Keywords: Amine, heat-stable salts, Acid gas, NaOH, Process modeling
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Figure 1. Workflow of amine regeneration process.

산성 가스 중 H2S에 대한 선택도가 높다. MDEA는 경제적으로 효율

적이고, 아민 용액의 흡수 및 탈거 과정에서 낮은 에너지량을 요구하

여 대부분의 산성 가스 제거 공정에서 사용한다[2]. 산성 가스를 화학

적으로 흡수시킨 아민 용액을 재사용하기 위해서 탈거 과정을 거친 

뒤에 산성 가스를 외부에 배출하고, 사용 가능한 상태로 만들어 다시 

흡수 과정을 반복하게 되는데, 이러한 공정을 아민 재생 공정이라 한

다. 최근 아민 재생 공정에서 대두되는 문제는 열 안정성 염(heat-sta-
ble salts)이다. 열 안정성 염은 아민 재생 공정과정에서 알카놀아민 수

용액과 산성 가스의 부 반응으로 인해 생성되고, 아민 용액에서 주로 

음이온 형태로 존재한다[3]. 대표적인 예로는 formate (HCOO-), ace-
tate (CH3COO-) 등이 있다. 열 안정성 염은 제거되지 않은 상태로 순

환될 때, 부식과 퇴적이 발생하여 펌프의 에너지 요구량을 증가시키

고, 열 교환기의 효율을 감소시키며, 아민 용액의 흡수 효율을 감소시

킨다[4,5]. 열 안정성 염의 제거를 위하여 많은 연구가 진행 중이며, 
Cummings 등[6]은 열 안정성 염을 제거하기 위하여 증류법(distillating 
reclamation), 전기투석법(electrodialysis reclamation), 이온교환수지법

(ion exchange resin reclamation) 등에 대하여 연구를 진행했다. 증류

법은 진공에서 아민 용액을 높은 온도로 가열하여 아민 용액과 열 안

정성 염을 분리하는 방법이며, 에너지의 소비가 크고, 폐수에는 인체

에 상당히 유해한 물질이 생성되는 문제가 있다. 전기투석법은 음이

온과 양이온을 선택적으로 분리하는 방법이다. 전기투석은 투석 막이 

막힐 수 있고, 비싼 막 교체 비용의 문제가 있다[6]. 이온교환수지법은 

강염기를 이용하여 열 안정성 염을 제거하는 중화반응을 이용하여 아

민을 재생하는 방법으로 간단한 반응을 통해 열 안정성 염을 제거하

는 장점이 있으나, 높은 폐수처리비용이 요구되는 단점이 있다.
본 연구에서는 기존 아민 재생 공정에서 열 안정성 염을 제거하기 

위한 이온교환수지법 기반 제거장치를 적용한 공정을 설계하고 시뮬

레이션 모델을 개발하였다. 개발한 모델은 실제 운전 데이터를 통해 

검증하였다. 또한, 열 안정성 염 제거장치로 들어가는 mass flow가 공

정에 미치는 영향을 분석하였다. 최적 운전조건 도출을 위해 고려해

야 할 최적화 변수 및 종속변수들의 상관관계를 사례연구를 통해 도

출하고 최적화 전략을 수립하였다.

2. 공정 개발

2.1. 공정 개요

Figure 1은 기존의 아민 재생 공정에 대한 공정흐름도이다. 먼저 

feed gas는 정유공정 뒤에 발생하는 천연 가스 혹은 flue gas이며 H2S
를 포함한다. 아민 재생공정에서 사용하는 아민 용액은 MDEA 용액이

고, H2S를 흡수 및 탈거하게 되는데 H2S를 흡수한 상태를 rich amine, 
탈거한 상태를 lean amine이라 한다.

아민 재생 공정은 크게 흡수탑과 재생기로 나눌 수 있다. 흡수탑에

서는 feed gas가 산성 가스 흡수탑(acid gas absorber) 내부로 들어가게 

된다. 물의 증발에 대비하는 make up water가 투입되고, 산성 가스를 

흡수하기 위한 MDEA 용액이 공정 초기에 투입된다. 저온 상태인 흡

수탑에서는 MDEA 용액이 산성 가스를 화학적으로 흡수한다. MDEA 
용액이 산성 가스를 흡수하는 반응식을 식 (1)에 나타내었다[7].

 →   (1)

MDEA 용액은 산성 가스를 흡수하여 rich amine이 되고 플래쉬 드

럼(rich amine flash drum)에서 일정량을 배출한 후, 열 교환기(lean/ 
rich heat exchanger)를 통과하면서 rich amine의 온도가 상승한다. 이
때 열 교환기는 고온 상태에서 일어나는 탈거 반응에 대해 재생기의 

재비기(reboiler) 에너지 요구량을 감소시키는 역할을 한다[8]. 재생기

에서 산성 가스는 높은 온도로 인해 화학반응의 평형상수가 달라져 

MDEA에서 탈거된다. 이때 rich amine 용액에서 탈거 되는 반응식은 

식 (2)로 표현된다[7].

 →  (2)

탈거된 산성 가스는 냉각기(condenser)로 들어가 드럼(regen. OVHD 
drum)의 상부에 배출되고, 드럼에서 배출되지 않은 흐름은 재생기로 

다시 환류 된다. 재생기 하부에서 나온 고온의 lean amine은 열 교환

기(lean/rich heat exchanger)에서 온도가 감소하고, 이후 냉각기(lean 
amine cooler)를 통해 추가적으로 온도가 감소하여 흡수탑으로 들어가 

산성가스를 흡수하는 일련의 과정을 반복한다. 
아민 재생 공정에서 부 반응으로 인해 생겨난 열 안정성 염은 기존 

아민 재생 공정에서 제거되지 못하고 그대로 순환된다. 열 안정성 염

을 제거하기 위해서 본 연구에서 사용하는 방법은 이온교환수지법이

며 이는 강염기 용액 중 NaOH와 같은 caustic solution을 추가하는 것

이다. 이것은 MDEAH+와 염기가 반응하여 물을 생성하고, Na+ 이온

과 열 안정성 염이 결합하여 소듐 염을 생성하는 방식으로 열 안정성 

염을 제거한다[6]. 열 안정성 염인 acetate, formate에 대한 제거 반응

식을 각각 식 (3)과 (4)에 나타내었다[6].

 
  →  

(3)

   →  (4)

제거 반응이 일어난 뒤 소듐아세테이트(CH3COONa), 포름산나트륨

(HCOONa)가 생성되며 최종적으로 MDEA 용액 내 열 안정성 염을 

일정량 제거할 수 있다.

2.2. 공정 모델링

본 연구에서는 공정을 모사하기 위해 Aspen Plus (V10)을 사용하였

고 공정의 운전조건은 실제 운전 자료를 참고하였다. 열역학 모델은 

낮은 농도부터 높은 농도 전해질, 수용성 용액 및 이온의 열역학적 비 

이상성을 설명하는 ELECNRTL 모델을 사용하였다[9]. MDEA와 H2S
의 반응의 평형상수는 각 성분의 Gibbs 자유에너지를 사용하여 계산

하였다. ∆는 생성물과 반응물의 표준 Gibbs 자유에너지 차이이고 

이에 대한 화학 반응 평형상수는 식 (5)와 (6)으로 표현할 수 있으며, 
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Component Gibbs energy of formation (kJ/ mol)

MDEA -169.0

H2S -33.05

MDEAH+ 155.8

HS- 12.05

Table 1. Gibbs Energy of Formation of Components

Component Rich amine Unit

Water 56.21 wt%

Hydrogen 0.002 wt%

Hydrogen Sulfide 0.203 wt%

Hydrocarbon 0.004 wt%

Ammonia 0.006 wt%

MDEA 19.74 wt%

MDEAH+ 18.06 wt%

HS- 2.865 wt%

Formate 2.720 wt%

Acetate 0.190 wt%

Table 2. Composition of the Rich Amine Flow

Figure 2. Process flow diagram of amine regeneration process with 
heat-stable salt removal unit.

이를 이용해 평형상수를 얻을 수 있다[11]. 

 = exp
∆  (5)

ln = 

 (6)

식 (5)에서 Keq는 평형상수, R은 기체상수, T는 절대온도 값이며, 식 

(6)에서의 A~H는 반응에 따른 고유한 값이다.
Table 1은 반응식 (1)의 반응물, 생성물에 대한 표준 Gibbs 자유에

너지 값을 나타내었다.
Figure 2는 아민 재생공정에 열 안정성 염 제거장치를 추가하여 설

계한 공정흐름도이며, 크게 아민 재생 공정과 열 안정성 제거 공정으

로 나뉜다. RICH1은 흡수탑을 거쳐 산성 가스를 흡수한 MDEA 용액

(rich amine)이므로 열 안정성 염을 포함한다. 모델링 과정에서 들어가

는 rich amine의 흐름은 실제 운전조건을 적용하여 유량 443,213 kg/h, 
온도 61 ℃로 설정하였다. 열 안정성 염은 2.91 wt%로 설정하였으며, 
RICH1의 조성을 Table 2에 나타내었다. Rich amine 내 MDEA가 약 

40 wt%를 차지하며, MDEA의 산성 가스 흡수효율을 고려하여 MDEA

와 MDEAH+로 나누어서 조성을 가정하였다[10]. 산성가스를 흡수한 

rich amine은 플래쉬 드럼에서 MDEA 용액 내 기체 성분이 무게차이

에 의해 분리되며 열 교환기로 향한다. 열 교환기(HX1)를 거친 후 온

도가 상승한 후 재생기(STRIPPER)로 들어가 산성 가스를 탈거한다. 
탈거 과정은 Aspen plus 내부의 Radfrac 모델을 사용하였다. 탈거탑 상

부 흐름은 물, H2S를 포함한다. 냉각기(COND)를 지난 흐름은 기체상

에서 기-액상으로 바뀌어 overhead drum (OVD1)에서 탈거된 산성가

스를 배출하고, 나머지 흐름은 다시 환류된다. 산성 가스가 탈거된 

MDEA 용액(lean amine)은 열 교환기와 냉각기(cooler)를 지나면서 온

도가 낮아지게 된다. 냉각된 lean amine은 열 안정성 염 제거 공정으

로 들어가며, 이때 염 제거 공정의 처리량을 조절하기 위해 Spilt 모델

을 통해 흐름을 분리하여 일부분은 염 제거 공정을 우회 하도록 설계

하였다. 분리된 흐름은 열 안정성 염 제거장치(REMOVER)로 들어가 

열 안정성 염을 제거하고 나머지 흐름(LEAN3-1)과 합쳐져(LEAN6) 
흡수탑으로 돌아간다. 열 안정성 염 제거장치는 Aspen plus 내부의 

Rstoic 모델을 사용하였다. 열 안정성 염 제거장치 모델은 작동시간 

중 폐수를 분리하는 과정이 있으나, 정상상태 운전에서는 작동시간을 

설정할 수 없다. 이러한 이유로 공정흐름도 상 SEP1을 추가하여 폐수

를 배출하는 공정을 추가하였다. 주요 장치 별 반응식 및 운전 조건을 

Table 3에 나타내었다.

2.3. 시뮬레이션 결과 및 검증 

개발한 모델을 이용하여 시뮬레이션을 수행하였고, 실제 공장의 운

전 데이터와 시뮬레이션 결과를 비교하고 검증하였다. 이에 대한 검증 

결과를 Table 4에 나타내었다.
비교 검증 결과, %error가 대부분 약 0.1% 내외로 대부분의 질량조

성이 일치하는 것으로 나타났다. 상기 분석을 통해 개발한 시뮬레이

션 모델이 열 안정성 염의 제거 량을 반영할 수 있음을 확인하였다. 
실제 공정에서는 열 안정성 염이 MDEA의 탈거 효율을 감소시켜 탈

거 되지 않은 H2S가 존재한다[12]. 본 연구는 열 안정성 염을 정량적

으로 모사하고 제거하는 모델을 개발하는 것에 집중하였으며, 열 안

정성 염이 흡수 및 탈거 효율에 미치는 영향을 고려하지 않았으므로 

LEAN1 흐름에서 H2S, MDEA와 MDEAH+의 %error가 상대적으로 크

게 나타난 것으로 분석된다.

3. 사례 연구

개발한 모델을 활용하여 최적 운전 조건 도출을 위해 사례연구 수행

하였다. 열 안정성 염 제거 장치로 들어가는 mass flow에 따라 MDEA
의 손실량, 폐수의 총량, 그리고 열 안정성 염의 제거량이 달라진다. 
따라서 열 안정성 제거장치에 유입되는 mass flow를 최적화 변수로 

설정하였다. 최적화 변수인 열 안정성 염 제거장치로 들어가는 mass 
flow가 종속변수에 미치는 영향을 알아보기 위해 3가지 Case를 통한 

사례연구를 수행하였다. Case 1은 실제 공정의 mass flow, Case 2는 

caustic solution이 최소로 반응하는 mass flow, Case 3은 Case 1과 Case 
2의 평균 mass flow로 각각 설정하였다.

Table 5에 공정도 흐름상 LEAN3-2와 WASTE의 조성별 mass flow
를 각 Case별로 나타내었다.

독립변수인 mass flow에 따른 종속변수는 대표적으로 MDEA의 손

실량, 폐수의 총량, 열 안정성 염의 총 제거량이다. 제거장치로 들어가

는 mass flow의 증가에 따라 MDEA는 버려지는 양이 증가하고, 폐수

의 총량이 증가하는 것을 알 수 있다. 반면 열 안정성 염은 mass flow



578 이제성⋅임종훈⋅조형태⋅김정환

공업화학, 제 31 권 제 5 호, 2020

Block Reaction Operating condition

HX1 - Outlet temperature (cold): 99 ℃, outlet pressure (cold): 5.07 bar, 
valid phases: vapor-liquid

STRIPPER  → 
 = -149.209 at 298.15K

Total stage: 24 stage; feed stage: 5 stage, 1 stage (reflux); 
product stage: 24 stage (liquid), 1 stage (vapor), 

Valid phases: vapor-liquid

OVD1 - Temperature: 49 ℃, pressure: 0.91 bar

REMOVER


 → 

 → 
Temperature: 54 ℃, pressure: 13.4 bar

Table 4 .Validation Results for Design

Component Unit
LEAN1 LEAN5 WASTE LEAN6 ACID3

Desi Simu %err Desi Simu %err Desi Simu %err Desi Simu %err Desi Simu %err

H2O wt% 57.96 57.95 0.01 71.57 71.68 0.11 95.37 95.20 0.17 58.26 58.26 0.000 3.050 7.080 4.03

H2 wt% 0.000 0.000 0.00 0.000 0.000 0.00 0.000 0.000 0.00 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.00

H2S wt% 0.090 0.000 0.09 0.060 0.000 0.06 0.000 0.000 0.00 0.090 0.000 0.090 96.75 92.73 4.02

NH3 wt% 0.000 0.000 0.00 0.000 0.000 0.00 0.000 0.000 0.00 0.000 0.000 0.000 0.200 0.19 0.01

MDEA wt% 31.06 30.65 0.36 23.68 23.40 0.28 0.610 0.600 0.01 30.90 30.51 0.380 0.000 0.000 0.00

MDEAH+ wt% 7.890 8.400 0.50 3.120 3.350 0.23 2.410 2.59 0.18 7.780 8.251 0.471 0.000 0.000 0.00

HS- wt% 0.000 0.000 0.00 0.000 0.000 0.00 0.000 0.000 0.00 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.00

HCOO- wt% 2.810 2.810 0.00 1.110 1.110 0.00 0.860 0.860 0.00 2.770 2.780 0.010 0.000 0.000 0.00

CH3COO- wt% 0.190 0.190 0.00 0.077 0.077 0.00 0.060 0.060 0.00 0.191 0.190 0.001 0.000 0.000 0.00

HCOONa wt% 0.000 0.000 0.00 0.360 0.360 0.00 0.270 0.270 0.00 0.008 0.008 0.000 0.000 0.000 0.00

CH3COONa wt% 0.000 0.000 0.00 0.023 0.023 0.00 0.020 0.020 0.00 0.001 0.001 0.000 0.000 0.000 0.00

NaOH wt% 0.000 0.000 0.00 0.000 0.000 0.00 0.400 0.400 0.00 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.00

Mass flow kg/h 415,938 414,966 0.230 9,351 9,330 0.22 6,615 6,621 0.09 418,340 417,362 0.230 13,025 14,003 7.50

*Desi: Design data, Simu: simulation result, %err: %error.

Table 5. Flow Rate of MDEA Solution by Case

Component Unit
Case 1 Case 2 Case 3

LEAN3-2 WASTE LEAN3-2 WASTE LEAN3-2 WASTE

H2O kg/h 4017.9 6303.2 712.5 4699 2365 5501

H2 kg/h 0.0000 0.0000 0.000 0.000 0.000 0.000

H2S kg/h 0.0057 0.0000 0.001 0.000 0.003 0.000

NH3 kg/h 0.0000 0.0000 0.000 0.000 0.000 0.000

MDEA kg/h 2127.1 40.090 377.2 8.541 1252 24.32

MDEAH+ kg/h 579.90 170.90 102.8 1.972 341.4 86.43

HS- kg/h 0.0000 0.0000 0.000 0.000 0.000 0.000

HCOO- kg/h 195.20 56.870 34.62 0.001 114.9 28.44

CH3COO- kg/h 13.500 3.9300 2.388 0.001 7.926 1.963

HCOONa kg/h 0.0000 18.520 0.000 18.52 0.000 18.52

CH3COONa kg/h 0.0000 1.1730 0.000 1.173 0.000 1.173

NaOH kg/h 0.0000 26.450 0.000 26.45 0.000 26.45

Mass flow kg/h 6933.6 6621.3 1230 4756 4082 5689

Table 3 . Reactions and Operating Condition of Blocks in Aspen Plus Simulation
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Figure 3. Flow rate of a variable by case.

의 증가로 인해 폐수로 나가는 양이 증가하는 것을 알 수 있다. 제거 

장치 유입되는 mass flow에 따른 MDEA의 손실량, 폐수의 총량과 열 

안정성 염의 총 제거량을 Figure 3에 나타내었다.
Figure 3에서 볼 수 있듯이 열 안정성 염 제거장치에 유입되는 mass 

flow의 증가에 따라 MDEA의 손실량, 폐수의 총량, 열 안정성 염의 

제거량이 변화하는 것을 알 수 있다. 열 안정성 염 제거장치에 유입되

는 mass flow를 감소시키면 MDEA의 손실량과 폐수의 총량을 줄일 

수 있지만, 열 안정성 염의 제거량 역시 줄어든다. 공정의 효율성과 

경제성을 확보하기 위해서는 열 안정성 염의 제거량을 최대화함과 동

시에 폐수의 총량 및 MDEA의 손실량을 최소화해야 한다. 그러나 사

례 연구결과는 최적화를 위한 목적함수들 간에 trade-off 관계가 있음

을 보여준다. 본 연구에서 규명한 목적함수 간의 trade-off 관계를 고

려하여 최적의 운전조건을 찾기 위해서는 목적함수를 하나로 설정하

는 것이 필요하다. 이를 위하여 공정 효율 최대화를 목적함수로 두고, 
원활한 운전을 위한 열 안정성 염의 최대 허용치를 제약조건으로 설

정하는 전략을 세울 수 있다. 더 나아가, 열 안정성 염이 실제 흡수 

및 탈거 효율에 미치는 영향을 실험적으로 규명하게 된다면 최적화를 

통해 공정 전체 에너지 소모량을 최소화할 수 있는 열 안정성 염의 

제거량을 찾아낼 수 있을 것으로 기대된다.

4. 결    론

아민 재생 공정은 산성 가스를 흡수 및 탈거하여 천연 가스 혹은 

flue gas의 순도를 높이고, 환경 문제를 일으키는 원인인 산성 가스를 

제거해준다. 그러나 공정의 과정에서 생겨나는 열 안정성 염은 공정 

장비와 아민 용액에 영향을 주어 흡수 및 탈거 효율을 감소시킨다. 본 

연구에서는 간단한 중화반응을 이용하여 열 안정성 염을 제거하는 이

온교환수지법을 적용하여, 높은 폐수 처리량의 단점을 제거장치로 보

내는 mass flow를 감소시켜 보완하는 방법을 채택하였다. 실제 공정

의 운전 조건을 이용하여 산성 가스의 탈거 과정에 대해서 모사하였

고, 실제 운전 데이터와의 비교 검증을 통해 대부분의 조성의 오차가 

오차율 0.1% 이내로 매우 작음을 확인하였다. 또한, 개발한 모델이 열 

안정성 염 제거 장치에서 염이 제거되는 양을 수치적으로 모사 할 수 

있음을 확인하였다. 사례연구를 통하여 열 안정성 염 제거 장치로 유

입되는 mass flow에 따른 MDEA의 손실량 및 폐수의 총량, 그리고 열 

안정성 염의 제거량을 분석하였다. 그 결과, 폐수량 및 MDEA 손실량

과 열 안정성 염의 제거량 사이에 trade-off 관계를 고려한 최적의 운

전조건을 찾기 위한 최적화 전략을 도출하였다 첫째, 열 안정성 염의 

최대 허용치를 제약조건으로 설정하고, 목적함수로 최적화를 수행하

는 전략이다. 이는 추후 열 안정성 염의 허용치에 대한 기준을 마련함

으로써 이루어질 수 있다. 둘째, 열 안정성 염의 제거량이 공정에 미

치는 영향을 모델링 하여 공정 전체 에너지 소모량을 최소화 하는 전

략이다. 이를 위해서, 열 안정성 염이 실제 흡수 및 탈거 효율에 미치

는 영향이 실험적으로 규명되어야 한다. 본 연구에서 규명한 열 안정

성 염의 제거량에 따른 trade-off 관계를 통해 도출한 최적화 전략을 

통해 추후 마련해야 하는 기준 및 필요한 실험기반 평가가 무엇인지 

제안하였다. 이는 추후 산성 가스 흡수 공정에서 발생하는 실제 문제 

해결에 큰 기여를 할 수 있을 것으로 기대된다. 본 연구의 simulation 
결과에서 MDEA와 MDEAH+가 차이를 보이는 것은 실제 공정에서 

열 안정성 염이 아민 용액의 탈거 능력을 감소시키는 것인데 Aspen 
plus상에서 반응하지 않는다고 가정하였다. 따라서 추후 실험 연구를 

통해 열 안정성 염이 탈거 능력에 미치는 영향을 모델링 상에 반영할 

예정이다. Case study에서 공장 혹은 나라별로 아민 재생공정에 대해

서 공정의 문제를 일으키지 않는 열 안정성 염의 정확한 양 혹은 목표

하는 질량 조성이 정해지지 않은 상황이기에 최적화를 위한 제약조건

을 설정하지 못하였다. 하지만 추후 열 안정성 염이 공정 안정성에 영

향을 주지 않는 최소의 질량 조성 조건이 주어졌을 때, 추가적인 연구

를 통해 반영하면 최적화를 통해 폐수발생량 및 MDEA 손실량을 최

소화 할 수 있을 것으로 기대된다.
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