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요 약

본 연구에서는 CO
2
 포집을 포함하는 500 MW

e 
급 전기를 생산하는 순산소 석탄화력발전소에 대한 공정흐름도를 제

시하였고, 기술경제성 평가를 수행하였다. 이 석탄화력발전소는 순환 유동층 보일러(CFB), 초초 임계 증기 사이클 증

기 터빈, 보일러에서 배출되는 배기가스내 수분과 오염물질을 제거하는 배기가스 정제 장치(FGC), 산소 분리 초저온

공정(ASU), 이산화탄소를 분리하는 극저온 공정(CPU)을 포함한다. 건식 배기가스 재순환(FGR)은 CFB연소기내 온도

제어와 고농도 CO
2
 배출을 위하여 사용되었다. 이 순산소 석탄화력발전소의 열효율을 증가시키기 위하여 FGR 흐름

에 대한 열교환, ASU에서 배출되는 질소 흐름에 대한 열교환, 그리고 CPU 내 기체 압축기의 열 회수를 고려하였다.

FGR열교환기의 온도차(ΔT)의 감소는 배기가스의 더 많은 폐열 회수를 의미하며, 전기 및 엑서지 효율을 증가시켰다.

FGR열교환기의 ΔT가 10 °C 에서 FGR과 FGC 주변의 연간 비용이 최소가 되었다. 이때, 전기 효율은 39%, 총투자비는

1371 M$, 총생산비용은 90 M$, 그리고 투자수익률은 7%/y, 그리고 투자회수기간은 12년으로 예측되었다. 본 연구를

통하여 순산소 석탄화력발전소의 열효율 향상을 위한 열교환망이 제시되었고, FGR 열교환기의 최적 운전 조건이 도

출되었다.

Abstract − This study presented techno-economic analysis of a 500 MW
e
 oxy-coal power plant with CO

2
 capture. The

power plant included a circulating fluidized-bed (CFB), ultra-supercritical steam turbine, flue gas conditioning (FGC),

air separation unit (ASU), and CO
2
 processing unit (CPU). The dry flue gas recirculation (FGR) was used to control the

combustion temperature of CFB. One FGR heat exchanger, one heat exchanger for N
2
 stream exiting ASU, and a heat

recovery from CPU compressor were considered to enhance heat efficiency. The decrease in the temperature difference

(ΔT) of the FGR heat exchanger that means the increase in heat recovery from flue gas enhanced the electricity and

exergy efficiencies. The annual cost including the FGR heat exchanger and FGC cooling water was minimized at ΔT =

10 °C, where the electricity efficiency, total capital cost, total production cost, and return on investment were 39%, 1371

M$, 90 M$, and 7%/y, respectively. 

Key words: Oxy-coal power plant, CO
2
 capture and storage, Dry flue gas recirculation, Heat integration, TEA (techno-

economic analysis), Energy and exergy efficiencies

1. Introduction

에너지 수요에 따른 화석연료의 사용으로 인하여, 대기오염과 지

구온난화를 일으키는 이산화탄소의 대기 중 농도가 계속해서 증가

되고 있다[1]. 2018년 전 세계의 약 38%(=10,123 TWh)의 전력이

화력발전소에서 생산되었고, 국제 에너지 기구(IEA)는 2018년에서

2040년 사이에 전세계 전력 수요가 매년 1.3% 증가할 것으로 예측
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하였다[2]. 화석연료 중 석탄은 매장량이 풍부하고, 매장 지역이 폭

넓게 분포되어 있으며, 가격이 저렴하기 때문에 전기 에너지 수요

량에 많은 부분을 차지할 것으로 예상된다[2]. 하지만, 석탄화력발

전소는 2018년 전 세계 이산화탄소 배출량의 약 30%(=10 Gt)을 차

지하였다[2]. 따라서 이산화탄소 포집, 활용 저장(CCUS: CO
2

capture, utilization, and storage) 기술[3,4]을 활용하여 석탄 화력발

전소에서 배출되는 이산화탄소 배출 저감 기술이 필요하다. 

이산화탄소 포집 기술은 크게 연소 후 포집, 연소 전 포집, 순산

소 연소가 있다[5,6]. 이 중 순산소 연소는 탄소 연료를 기존 산화제

인 공기를 대신하여 고순도(95% 이상)의 산소와 재순환되는 배기

가스(주로 CO2와 H2O)를 사용하여 연소한 후, 극저온 분리를 이용

해 배기가스의 수분 등을 제거하여 고농도 CO2를 포집하는 기술이

다[7,8]. 순산소 연소 기술은 화력 발전 산업에서 CO2를 포집하기

위한 가장 유망한 기술 중 하나이고[9], 기존의 석탄 화력발전소에

적용할 수 있다는 장점을 가진다[10]. 그러나 공기 분리 장치(ASU:

Air separation unit)와 이산화탄소 처리 장치(CPU: CO
2
 processing

unit)에서 높은 에너지를 소비하는 단점을 가진다[11]. 

화력 발전소의 전력 효율을 높이기 위해 약 300 bar 및 600 oC에

서 증기를 사용하는 초초임계 증기 사이클(USC: Ultra-supercritical

steam cycle)이 사용되어 왔다[12,13]. 순환 유동층(CFB: Circulating

fluidized-bed) 연소기는 분쇄 석탄(PC: Pulverized-coal) 연소기와

비교하여 열효율, 오염물질 저감 및 경제적 측면에서 이점을 가진

다[14]. 순산소 석탄화력 발전소에서 CFB, USC, 그리고 CPU의 결

합은 전력 효율을 높여주고, 대기오염 물질(CO2, NOx 및 SOx)을

감소시키는 장점을 갖는다[13,15]. 

순산소 석탄화력 발전소에서 연소기 내의 온도 제어를 위하여 배

기가스 재순환(FGR: Flue gas recirculation) 기술이 적용된다[16,17]. 이

FGR은 습식 재순환과 건식 재순환으로 나뉜다[18]. 습식 재순환 방

식은 건식 재순환 방식에 비해 배기가스의 폐열을 재사용하기 때문

에 보일러 및 에너지 효율을 높일 수 있다[13]. 하지만, 배기가스 재

순환 흐름에서 높은 황 함량으로 인하여 장치가 부식되는 단점이

있다[17]. 배기가스를 45~65 oC로 냉각하여 수분 및 황 성분을 제

거한 흐름을 재순환하는 건식 FGR은[16] 재순환 흐름선 안에 오염

물질의 축적이 감소되고, 장치 부식이 적어지는 장점을 갖지만, 냉

각된 배기가스 재순환으로 인하여 열효율이 낮아진다. 따라서, 이

러한 건식 FGR을 사용하는 순산소 석탄 화력 발전소에서 열효율을

향상시킬 수 있는 방안이 요구된다.

본 연구에서는USC, CFB, CPU가 포함된 500 MW
e 
급 순산소

석탄화력발전소(oxy-coal USC-CFB-CPU power plant)에서 건식

FGR을 이용할 경우, 보일러에서 나오는 배기가스와 재순환 배기가

스 사이의 열교환기가 발전 효율에 미치는 영향을 고찰한다. 또한,

oxy-coal USC-CFB-CPU power plant의 공정모사 결과값을 바탕으로

에너지 및 엑서지 효율을 계산하고, ASU에서 분리된 질소와 CPU로

유입되는 배기가스 흐름의 열 교환 및 CPU 내부에서의 열효율을

높이는 방안을 제시한다. 

2. Process Description

본 연구에서 사용된 역청탄은 Table 1에서 보여주듯이 발열량이

약 30.2 MJ/kg이고, 고정탄소 55.3 wt%, 휘발분 31.6 wt%, 회분

8.1 wt%, 그리고 수분 5.0 wt%이다[13]. 역청탄의 산소 대 탄소 비율

은 약 0.11이다. 본 화력발전소의 연료인 역청탄의 유량은 Vu et al.

(2020) [13]에서 제시된 이산화탄소 포집을 고려하지 않은 공기 연

소 USC-CFB화력발전소에서 전기 효율 45.5%일 때, 500 MWe 전

기를 생산하는 3,150 t/d으로 정하였다. 

순산소 석탄화력발전소에 대한 전체 공정은 석탄을 분쇄하고 저

장하는 전처리 영역(A100), 석회석을 이용한 노내 탈황, 순환 유동층

보일러, NO
X
 제거를 위한 선택적 촉매 환원(SCR: Selective catalytic

reduction) 장치를 포함하는 영역(A200), 전기 생산을 위한 스팀 터

빈 영역(A300), 배기가스 처리 영역(A400), 순도 95%의 산소를 공

급하는 ASU를 포함하는 영역(A500), 그리고 극저온 이산화탄소

분리를 위한 CPU를 포함하는 영역(A600) 등 총 6개 영역으로 구

Fig. 1. Process flow diagram of oxy-coal USC-CFB-CPU power plant with dry FGR (CFB: circulating fluidized-bed, FGC: flue gas condition-

ing, ASU: air separation unit, and CPU: CO
2
 processing unit).

Table 1. Proximate and ultimate analyses of bituminous coal [13]

Ultimate analysis (wt%, dry basis) Proximate analysis (wt%)

Carbon (C) 77.8 Moisture 5.0 

Hydrogen (H) 4.4 Volatile matter 31.6

Oxygen (O) 8.5 Fixed carbon 55.3

Nitrogen (N) 0.9 Ash 8.1

Sulfur (S) 0.3

Ash 8.1

Total 100.0 100.0

LHV (MJ/kg) 30.2
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분된다. 이러한 순산소 석탄화력발전소의 공정흐름도(PFD: Process

flow diagram)와 주요 흐름에서의 온도(T, oC), 압력(P, bar), 유량

(Q, kg/hr)을 Fig. 1에서 보여준다. 

순산소 석탄화력발전소에 대한 전반적인 공정은 Vu et al.(2020)

[13]을 참고하였다. Vu et al.(2020)과 다르게 본 연구에서는 배기가

스의 수분과 오염 성분을 제거한 유량의 일부분을 CFB보일러에 공

급하는 건식 재순환(dry FGR)과 3개의 열교환망을 포함하는 oxy-

coal USC-CFB-CPU power plant를 제시하였다. 추가된 3개 열교

환망은 보일러에서 배출되는 배기가스와 건식 재순환 배기가스 사

이의 열교환기(HE1), ASU에서 분리된 N2와 CPU에 유입되는 배

기가스 흐름의 열교환기(HE2), 그리고 CPU의 다단 압축기에서 회수

되는 열량의 일부분을 온도스윙흡착탑(TSA: Temperature swing

adsorption:)에 공급하여 흡착된 수분을 탈착시키기 위한 열교환이다.

CFB보일러에서 유출되는 배기가스(M6)는 배기가스 처리 영역

(FGC)을 통과한 후, 보일러의 연소 온도를 조절하기 위해 일정량이

재순환된다. 이러한 재순환 배기가스(M9)는 공기분리장치(ASU)을

통해 분리된 순도 95%의 산소(M13)와 함께 산소 몰비 32%[19]로

CFB 연소기로 유입된다. CFB 연소기에서 배출되는 배기가스는

USC수증기 생산을 위한 열교환시스템, NO
X 
제거를 위한 SCR, 그

리고 먼지 제거를 위한 전기집진기(electrostatic precipitator: ESP)을

거쳐 170 °C, 1.1 bar로 유출된다. 이 배기가스의 수분, 황, 그리고

미세먼지를 제거하기 위한 FGC에서는 냉각수를 이용하여 배기가

스를 68.1 °C로 냉각한다.

CFB 보일러 영역과 FGC 영역 사이에 있는 열교환기(HE1)는 배

기가스의 고온 흐름(M5)과 건식 FGR의 저온 흐름(M8)의 온도차

를 이용한다. 이 HE1의 열교환량은 보일러에서 스팀터빈으로 전달

되는 열량과 연동됨으로 스팀터빈에서 생산되는 전기 생산량에 영

향을 준다. 또한, HE1의 성능은 스팀터빈 장치가격, HE1의 장치

면적 및 가격, 그리고 FGC크기 및 FGC에서 사용되는 냉각수

(M17)의 양을 좌우하기 때문에 기술 경제성 결과에도 영향을 미친

다. Fig. 1에서는 보일러에서 유입되는 배기가스의 온도와 HE1에

서 유출되는 재순환 배기가스의 온도의 차이가 10 °C가 되도록

HE1 열교환기 면적을 설정하였고, ASU에서 분리된 N2 흐름 M14와

CPU에 유입되는 배기가스 흐름(M18)의 열교환(HE2)을 이용하여

배기가스(M18)의 온도를 60.3 °C로 낮추었다. 

ASU와 CPU공정을 설명하기 위하여 Fig. 2-3에서 ASU와 CPU에

대한 PFD를 각각 보여준다. 20 °C, 1 bar의 공기가 압축기로 유입

되어 218 °C, 4.1 bar로 압력과 온도가 증가된다. 높아진 온도를 열

교환기(Cooler)를 이용하여 20 °C로 낮추고, 고압 및 저압 초저온

증류탑(C501 and C502)을 이용하여 순도 95%의 산소를 분리한다.

Cold box로 알려진 이 산소 분리 초저온 공정은 가압된 공기를 팽

창기(TU201 and TU202)를 통하여 온도를 낮추고, 다중흐름 열교

환기(M501 and M502)에서 낮은 온도의 유체를 이용하여 고온의

공기를 냉각시킴으로써 초저온을 유지한다. 

Fig. 2. PFD of A500 (ASU) with heat integration.

Fig. 3. PFD of A600 (CPU) with heat integration.
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고압 증류탑(C501)에서 질소는 저압 증류탑(C502) 재비기안에서

산소의 비등점에서 응축되고, 밸브(VAL501 and VAL502)를 통해

감압된 후 저압 증류탑으로 공급된다. 따라서 C501와 C502 사이의

하나의 열교환기가 고압 증류탑 응축기와 저압 증류탑 재비기의 역

할을 수행한다. 결국, 저압 증류탑의 상부와 하부에서 순도 높은 질

소와 산소가 각각 분리된다. ASU 공정에서 회수 가능한 열은 공기

압축으로 인하여 온도가 상승된 공기를 냉각하여 얻은 열량이다.

이 열량(H501)은 약 73 MW
th
로 적지 않지만, 냉각수를 이용하여

회수된 저급 열량으로서 본 연구에서는 재사용하지 않았다. 하지만,

15 °C로 유출되는 질소(stream 519 or M14)는 CPU 로 유입되는

배기가스의 온도를 낮추기 위하여 열교환된다. 

Fig. 3은 열교환기(HE2 in Fig. 1)를 이용하여 68 °C에서 60 °C로 온

도가 낮아진 배기가스로부터 98% 순도를 갖는 CO2를 90%의 회수

율로 분리하는 PFD를 보여준다. A600영역 또한 cold box로서 약

-50 °C에서 운전된다. 이 cold box에서 냉각 및 CO
2
 분리 순서는

다음과 같다. 

1) 저압 scrubber (C601) 다음에 설치된 압축기(COMP601)에서

배기가스를 30기압으로 가압한다.

2) 고압 scrubber (C602)에서 15 °C로 냉각된 배기가스는 온도스

윙흡착탑(C603)에서 배기가스내 수분을 3 ppm 수준으로 감소시킨다.

3) 수분이 제거된 고온의 배기가스(stream 617)는 2개의 다중흐름

열교환기(M601 and M602)를 거치면서 저온 흐름선과의 열교환으로

온도가 낮아진다.

4) 상분리를 위한 2개의 플래쉬(T601 and T602) 다음에 설치된

2개의 팽창밸브(VAL601 and VAL602)를 통하여 액상 CO2의 압력은

낮아지고, 온도는 하강하며, 저온 유체로서 M601 및 M602로 유입

된다.

5) 2개의 플래쉬에서 분리된 기상은 M601을 거쳐 150 °C, 20

bar로 배출된다.

6) 2개의 플래쉬에서 분리된 액상은 주로 CO
2
 이며 M601을 거

쳐 기화되며, 175 °C, 8 bar로 생산된다.

CPU공정에서 열교환 및 열회수는 다음과 같다.

1) FGC에서 배출되는 68 °C 배기가스는 ASU에서 배출되는 15

°C의 질소로 냉각되어, 약 60 °C에서 LP scrubber 로 유입된다.

2) COMP601 압축기에서 발생하는 열량(40 MW
th

)의 일부는

TSA에서 흡착된 수분을 탈착시키기 위하여 필요한 열량(16 MWth)

으로 사용된다.

3) CPU에서 기상으로 배출되는 150 °C, 20 bar 배기가스는 비교

적 고압으로서 터빈을 추가하여 전기 생산이 가능하고, 그 양은 약

1 MWe 이다. 하지만, 이 전기량이 전체 발전량 500 MWe 에 비하

여 크지 않고, 추가적인 장치비가 소요됨으로 본 연구에서는 회수

하지 않았다.

3. Methodology of Energy, Exergy, and Economic 

Analyses

어떤 공정의 기술경제성평가(TEA: Techno-economic analysis)는 기

술적×경제적 타당성을 동시에 분석하는 방법이다[20]. TEA는 공

정에서 사용되는 성분들의 열역학적 물성값과 상태방정식 등을 활

용하여 공정 모사를 진행한 후 총투자비(TCI: Total capital investment)

와 연간 총 생산비(TPC: Total production cost)를 구하는 기술적 측

면과, TCI 및 TPC를 이용하여 경제성을 판단하는 기준인 투자수익

률(ROI: Return on investment)과 투자회수기간(PBP: Payback

period) 등을 계산하는 경제적인 측면을 포함한다[20,21]. ASPEN

Plus (ASPEN Tech, USA)의 공정 모사 결과를 바탕으로 전기 효율

(ηelec) 및 엑서지 효율(ηex)을 계산하였다. 

3-1. Calculation of energy and exergy efficiency

발전소의 전기 효율(ηelec)은 석탄의 LHV(lower heating value)와

발전소에서 생산하는 총 전력량에 소비된 전력을 감한 순전력 생산

량(Enet, net electricity)을 바탕으로 계산된다[22]. 

ηelec (%) = (1)

엑서지(exergy)는 주어진 외부 환경조건과 열역학적 조건에서 물

질 또는 에너지 흐름에서 생산될 수 있는 최대 에너지량을 의미한

다[16,23]. 엑서지 분석은 열역학 제 1법칙과 제 2 법칙을 이용하여

[22,24] 공정의 열역학적 문제점을 파악 및 개선하기 위하여 사용되는

방법이다[12]. 기준 조건은 T0 = 25 C, P0 = 1 atm로 가정되었고[16,25],

물질 흐름의 엑서지(Exm)는 물리 엑서지(εph, physical exergy)와 화

학 엑서지(εph, chemical exergy)의 합으로 계산된다[26].

 (2)

위 식에서 (mol/s) 은 몰유량이다. 물리 엑서지와 화학 엑서지는

각각 Eqs. (3)-(4)와 같이 계산된다.

(3)

위 식에서 h (J/mol) 는 주어진 물질의 몰당 엔탈피이고, s (J/

mol/K)는 몰당 엔트로피이다. 

(4)

위 식에서 yi는 몰비이고, ε0는 기준 온도 압력에서의 각 성분에

대한 몰당 화학 엑서지이다. 석탄의 화학 엑서지는 절대 엔트로피

(s0) 값이 알려지지 않아 아래 식을 이용하여 계산된다[16,27].

(5)

전체 공정의 엑서지 효율(ηex)은 유입되는 엑서지(Exin) 흐름과

유출되는 엑서지(Exout) 흐름의 비로 정의된다. 

 (6)

3-2. Economic analysis

공정의 경제성을 평가하기 위해서 사용된 가정들은 Table 2와 같다.

총 투자비(TCI)의 자기자본율은 30%로 간주되고, 따라서 부채비율

(λ)은 70%이다. 연간 8000시간, 그리고 30년[28]동안 공장이 운전

된다. 처음 4개월은 공정 운전 준비기간으로 생산되는 전기는 완전

가동되는 전기량의 50%로 가정하였다. 물가인상률(α)은 2%, 법인

세율(β) 20%, 그리고 이자율(γ)은 6%로 가정되었다. 석탄, 석회석 등

원자재와 전기 가격은 2017년 시장가격을 적용하였다[13]. 이산화탄소

100
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m·

εph h h
0

–( ) T
0

s s
0
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0
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거래 가격은 2017년 20.66 $/ton-CO2[13], 전기, 냉각수(cooling water)

및 냉수(chilled water) 가격은 각각 0.098 $/kWh, 0.273 $/m3, 그리고

1.0 $/m3으로 가정되었다. 

9.5 wt% NH
3
 solution은 A200 영역에서 NO

x
 제거를 위한 SCR

장치의 첨가물로서 사용되며(Fig. 1 참조), 50 wt% NaOH solution은

A600영역에서 LP scrubber에서 황을 제거하기 위하여 투입된다

(Fig. 3 참조). Coal char와 CaSO
4
는 모두 부산물로서 A200 영역에서

CFB 연소기 하부에서 생산되는 미연소 탄소와, CFB 연소기 안에

서 석회석과 황화수소가 반응하여 생긴 생성물을 각각 의미한다.

이들 원료 및 생산물의 가격은 Table 2에서 보여준다. 이러한 가정

들을 바탕으로 Vu et al.(2020)[13]과 Oh and Lim(2018)[21]에서

제시한 식들을 이용하여 ROI와 PBP를 산출하였다.

4. Results and Discussion

이산화탄소를 포집을 포함하는 순산소 석탄화력발전소에서 dry

FGR과 보일러 배기가스 간 열교환기(HE1 in Fig. 1)의 온도차이

(ΔT)에 따른 공정의 성능을 비교×분석하였다. 

4-1. Electricity and exergy efficiencies

Fig. 1에서 제시된 순산소 USC-CFB-CPU 석탄화력발전소에서

CFB 연소기의 운전 온도는 875 °C로 고정되었고, LHV 대비 5%

열손실이 고려하였으며, 연소기에서 생성되는 나머지 열은 600 °C,

300 bar의 USC 스팀을 생성하였다. dry FGR과 보일러 배기가스

간 열교환기(HE1)가 설치되지 않은 경우, 68 °C의 dry FGR흐름이

CFB 연소기로 직접 유입되고, 이 냉각된 FGR 유량을 875 °C로 승

온하기 위하여 연소열이 소모됨으로, 비교적 낮은 전기 효율 (37.7%),

엑서지 효율 (35.6%), 그리고 스팀터빈에서 생산되는 전기량 (546

MW
e
)을 보여주었다. 열교환기 HE1을 설치할 경우, 이 열교환기의

온도차이(ΔT)가 3~50 °C 범위에서 공정 모사를 수행하였다. ΔT가

작을수록 배기가스의 폐열을 더 많이 사용하기 때문에 공정 전체의

에너지 및 엑서지 효율이 증가함을 Fig. 4를 통해 확인할 수 있다.

ΔT가 3 °C 일 때, 스팀 터빈 전기 생산량 562 MWe, 전기 효율 39.0%,

엑서지 효율 36.9%로 가장 높은 열역학적 효율을 보여준다. 전기

및 엑서지 효율은 ΔT가 증가함에 따라 직선적으로 감소하며, 감소

기울기는 각각 -0.0133%/°C, -0.0126%/°C 이다. 

Table 3은 ΔT에 따른 각 영역별 전기 소비량과 순전기 효율(ηelec)을

나타낸 것이다. A200영역(CFB 보일러)에서 dry FGR이 CFB 보일

러로 유입될 때 1.05 bar에서 1.20 bar로 가압되고, 온도가 높은 dry

FGR은 이 압축기의 전기 소비량을 증가시키기 때문에, ΔT가 작아

질수록 전기 소비량이 약간씩 증가한다. A300영역(스팀 터빈)의 전

기 소비량 또한 ΔT가 작아질수록 약간씩 증가하는데, 이는 ΔT가

Table 2. Economic assumptions for 500 MW
e
 oxy-coal USC-CFB-CPU

power plant using dry-FGR

Parameter Assumption

Debt ratio (λ) 0.7

Plant availability 8000 h/y

Startup time (50% plant performance) 4 months

Plant lifetime (Lp) 30 y

Inflation rate (α) 2%/y

Corporation tax rate (β) 20%/y

Interest rate (γ) 6%/y

Currency (Korean Won) 1,100 won/$

Raw material and 
product price

Coal 50 $/t

Limestone 23.28 $/t

9.5 wt% NH
3
 solution 20 $/t

50 wt% NaOH solution 223 $/t

Coal char 50 $/t

CaSO
4

7.2 $/t

CO
2
 credit 20.66 $/t

Utility price

Electricity 0.098 $/kWh

Cooling water 0.273 $/m3

Chilled water 1.0 $/m3

Table 3. Electricity consumption (MW
e
) and efficiency (%) according to temperature difference (ΔT) between dry FGR and boiler flue gas streams

ΔT (C) 3 5 10 15 20 30 40 50

A100 (Pre-treatment) 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00

A200 (CFB boiler) 5.44 5.43 5.38 5.33 5.29 5.19 5.09 5.00

A300 (Steam turbine) 21.67 21.66 21.63 21.59 21.56 21.50 21.44 21.37

A400 (FGC) 1.05 1.05 1.05 1.05 1.05 1.05 1.05 1.05

A500 (ASU) 73.86 73.86 73.86 73.86 73.86 73.86 73.86 73.86

A600 (CPU) 30.41 30.41 30.41 30.41 30.41 30.41 30.41 30.41

Total electricity consumption (MW
e
) 132.43 132.41 132.33 132.25 132.17 132.01 131.85 131.69

Gross electricity (MW
e
) 561.57 561.29 560.46 559.64 558.81 557.17 555.55 553.93

Net electricity (MW
e
) 429.14 428.88 428.13 427.39 426.64 425.16 423.69 422.23

Electricity efficiency (ηelec, %) 38.96 38.94 38.87 38.80 38.74 38.60 38.47 38.34

Fig. 4. Electricity and exergy efficiency according to temperature

difference (ΔT) between dry FGR and boiler flue gas streams.
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작을수록 더 많은 스팀과 전기가 생산됨으로 스팀의 가압을 위하여

사용되는 전기가 증가하기 때문이다. 이에 따라 총 전기 소비량은

ΔT가 작아질수록 약간씩 증가한다. 하지만, 스팀 터빈에서 생산되

는 전기량(gross electricity)은 ΔT가 작아질수록 전기 소비량 보다

더 크게 증가함으로 순전기 생산량은 증가하고, 결국 전기 효율도

증가한다. FGR 열교환기(HE1)가 설치되지 않은 경우 보다 ΔT가 3 °C

일 때의 순전기 효율은 1.3% 증가한다. FGR 열교환기(HE1)의 온

도차(ΔT)가 변화하더라도 FGC의 운전 온도는 68.1 °C로 고정하였

음으로 A500(ASU)와 A600(CPU) 영역의 전기소비량에 영향을 주지

않는다. HE1의 온도차가 3 °C 이고 열교환망이 추가된 A500(ASU)

와 A600(CPU) 영역의 순전기생산량(429 MWe)은 열교환망이 고

려되지 않은 A500(ASU)와 A600(CPU) 영역의 순전기생산량(419

MWe)과 비교하면 약 2.4% 절감된 것이다. 총전기 소비량의 약

56%와 23%를 A500(ASU)와 A600(CPU)에서 각각 소비함으로 이

두 저온 공정은 총전기 소비량의 약 80%를 차지한다.

4-2. Operating cost of FGR heat exchanger and FGC

FGR 열교환기(HE1)의 ΔT가 작아질수록 발전소의 열효율은 증

가하지만, 열교환기 면적이 증가하고, FGC의 냉각수 유량은 감소

한다. Fig. 5는 ΔT에 따른 열교환기의 면적과 FGC에서 사용되는

냉각수의 유량을 보여준다. ΔT가 작아지면서 열교환량이 증가하고,

열교환기에서 유출되는 배기가스의 온도는 낮아짐으로 FGC의 냉

각수 유량은 직선적으로 감소한다. 열교환 면적은 총괄열전달계수

850 W/m2/K 를 갖는 shell and tube 형 열교환기에 대하여 산출하

였다. ΔT가 작아지면서 열교환 면적은 급속히 증가한다.

Fig. 5는 면적과 냉각수 유량이 서로 반대의 경향임을 보여주지

만, 서로 다른 물리량이므로 ΔT가 미치는 경제성을 직접적으로 비

교하는 것이 불가능 하다. 열교환기 면적은 장치비로 환산이 가능

하고, 냉각수 유량은 운전비용으로 변환된다. 하지만, 장치비(k$)와

운전비용(k$/y)도 서로 다른 단위를 갖음으로 장치비를 운전비용으

로 환산하여 비교할 필요가 있다. 장치비를 운전비용으로 환산하는

가장 쉬운 방법 중의 하나는 장치 구입 및 설치비를 포함하는 총장

치비에 capital charge factor 를 곱하는 것으로 Do et al.(2020)[29]는

0.2(5년 감가상각에 해당함), Do et al.(2015)는 0.25[30](4년 감가

상각에 해당함)를 사용하였다. 본 연구에서는 0.25로 가정하여 열

교환기 총장치비를 연간 운전비용으로 환산하였다. Fig. 6는 ΔT에

따른 FGR 열교환기(HE1)의 연간 자본비, FGC 냉각수 연간 운전

비용, 그리고 이 두 연간 비용의 합을 보여준다. Fig. 6내에 삽입된

작은 그림은 연간 비용의 합이 최소가 되는 ΔT 근방에서 확대된 그

래프이다.

ΔT가 증가함에 따라 FGR heat exchanger의 연간 자본비용은 감

소하고, 냉각수 비용은 증가하기 때문에 이 두 비용의 합은 ΔT가

10 °C에서 최소를 보이고, 이후 점차 증가한다. 현실적으로 선호되는

열교환기 양 끝단에서의 온도차는 10 ~ 20 °C로 보고되고 있으며

[31], Fig. 6의 연간 비용 분석에 근거하여 ΔT = 10 °C를 FGR 열교

환기의 최적 운전 조건으로 판단하였다. ΔT가 10 °C인 경우, FGR

열교환기를 설치하지 않았을 때보다 전기 및 엑서지 효율은 각각

1.2%, 1.1%씩 증가하였다.

4-3. Economic values of oxy-coal CFB power plants with

heat integration

Dry FGR을 포함하는 500 MW
e
 oxy-coal USC-CFB-CPU power

Table 4. Economic values according to temperature difference (ΔT) between dry FGR and boiler flue gas streams for 500 MW
e
 oxy-coal USC-

CFB-CPU power plant with dry FGR

ΔT (°C) 3 5 10 15 20 30 40 50

Total capital investment (TCI, M$) 1371.96 1371.77 1370.77 1369.92 1369.07 1367.38 1365.79 1364.36

Total production cost (TPC, M$/y) 90.03 90.02 90.04 90.06 90.09 90.13 90.18 90.23

Annual sales revenue (ASR, M$/y) 389.97 389.75 389.17 388.58 388.00 386.84 385.69 384.54

Return on investment (ROI, %/y) 7.02 7.02 7.01 6.99 6.98 6.95 6.92 6.89

Payback period (PBP, y) 11.84 11.85 11.87 11.89 11.91 11.95 12.00 12.04

Fig. 5. Area of FGR heat exchanger (HE1) and amount of FGC cool-

ing water according to temperature difference (ΔT) between

dry FGR and boiler flue gas streams.

Fig. 6. Annual costs of FGR heat exchanger and FGC cooling water

according to temperature difference (ΔT) between dry FGR

and boiler flue gas streams.
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plant의 경제성 지표값은 Table 4에서 보여준다. ΔT가 증가함에 따

라 FGR 열교환기 용량이 작아지므로 총투자비(TCI)는 감소하고,

FGC 에서 사용하는 냉각수의 증가로 총생산비(TPC)는 약간씩 증

가한다. 또한, ΔT가 증가함에 따라 생산되는 전기량이 감소함으로

연간판매수익금(ASR)은 감소한다. ΔT가 감소하면서 공정의 수익

성을 판단하는 투자수익율(ROI)은 높아지고, 반대로, 투자회수기간

(PBP)은 짧아진다.

Fig. 7에서 ΔT에 따른 ROI 와 PBP 를 보여준다. 이 두 경제성 지

표는 직선적이며, 서로 반대의 경향을 보이고, ΔT = 3 °C에서 가장

높은 경제성을 갖는다. Fig. 7은 Fig. 6와 다르게 ΔT에 따라 최소값이

보여주지 않는다. 이는 ΔT의 감소에 따라 증가하는 ASR이 TCI의

증가를 크게 상쇄시키면서 ROI의 지속적 증가를 이끌기 때문이다.

결론적으로 ROI 측면에서는 ΔT = 3 °C에서 가장 높은 경제성을

보이지만, FGR 열교환기 주변의 연간 비용, 열교환기 성능의 불확

실성 및 공정의 안정적 운영을 위하여 일반적으로 적용되는 ΔT =

10 °C [31]가 더 적합한 운전 조건으로 판단된다. 

5. Conclusion

에너지 수요 증가에 따라 발전소에서 배출되는 이산화탄소의 양이

많아지면서, 이산화탄소 포집 및 저장(CCS)기술이 지구 온도를 낮추기

위해 요구된다. 본 연구에서는 CO
2
 포집을 포함하는 500MW

e 
급

전기를 생산하는 순산소 석탄화력발전소에 대한 공정흐름도(PFD)를

제시하였고, 기술경제성 평가를 수행하였다. 이 석탄화력발전소는

순환 유동층 보일러(CFB), 초초 임계 증기 사이클(USC) 증기 터빈,

배기가스 정제 장치(FGC), 산소 분리 초저온 공정(ASU), 이산화탄

소를 분리하는 극저온 공정(CPU)을 포함한다. 건식 배기가스 재순

환(FGR)은 CFB연소기내 온도 제어와 고농도 CO2 배출을 위하여

사용되었다. 이 순산소 석탄화력발전소의 열효율을 증가시키기 위

하여 FGR 흐름에 대한 열교환기, ASU에서 배출되는 질소 흐름에

대한 열교환기, 그리고 CPU 압축기의 냉각을 위해서 발생하는 열

회수를 고려하였다. 

건식 FGR흐름과, 보일러에서 배출되는 배기가스와의 열교환기

온도차(ΔT)에 따른 전기 및 엑서지 효율, 열교환기 면적 및 냉각수

유량, 그리고 투자수익률(ROI) 및 투자회수기간(PBP)을 산출하였다.

FGR 열교환기 온도차(ΔT)의 감소는 배기가스의 더 많은 폐열의 회

수를 의미하며, 전기 및 엑서지 효율을 증가시켰다. 하지만, ΔT가

감소하면서 FGR열교환기 면적이 증가하고, FGC에서 사용하는 냉

각수 유량이 감소하게 되어 ΔT = 10 °C에서 FGR과 FGC주변의 연

간 비용이 최소가 되었다. ΔT = 10 °C에서 순산소 석탄화력발전소의

총투자비(TCI)는1371 M$, 총생산비용(TPC)은 90 M$, 그리고 ROI는

7%/y, 그리고 PBP는 12년으로 예측되었다. 이러한 ROI는 FGR열

교환기가 설치되지 않은 경우와 비교할 때, 약 1.2% 향상된 값이다.

본 연구를 통하여 순산소 석탄화력발전소의 열효율 향상을 위한 열

교환망이 제시되었고, FGR 열교환기의 최적 운전 조건을 도출하였

다. 본 연구에서는 8 bar, 98% CO2 의 포집 만을 고려하였고, 향후 고

압 압축을 통한 저장 및 격리를 공정도에 포함시켜야 한다. 
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