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초록 

 

   선박의 배출가스 규제가 심해짐에 따라 천연가스는 최근 가장 

각광받는 연료 중 하나이다. 천연가스 운반선의 경우 저장탱크 

내부에서 자연발생하는 증발가스 (BOG, Boil-off gas) 를 연료로 

사용할 수 있어서 별도의 저장 설비가 필요 없다는 장점이 있지만, 

연료로 사용하고 남은 증발가스를 처리해야하는 문제가 있다. 가스 

소각 시스템 (GCU, Gas combustion unit) 을 통해 남은 증발가스를 

처리했던 과거의 엔진들과는 달리, 가스 분사 엔진이 개발되면서 

천연가스 운반선의 증발가스 처리에 대한 접근도 달라지고 있다. 

추진 시스템 내부에 고압 압축이 가능한 압축기가 설치되면서, 

열교환기 및 상 분리기 등의 몇 가지 장비의 추가 만으로도 재액화 

공정을 통해 증발가스를 저장탱크로 회수할 수 있다. 이 과정을 

통해 상품의 손실을 최소화 하여 경제적 이득을 취할 수 있을 

뿐더러, 가스 소각 시스템을 통해 배출되는 이산화탄소의 양까지 

줄일 수 있다. 이러한 장점들로 인해 천연가스 운반선의 재액화 

공정에 대한 연구가 이루어지고 있지만, 공정 성능과 경제성, 나아가 

환경적 영향을 종합적으로 고려한 설계에 대한 연구는 아직 

부족하다. 

본 논문에서는 선박의 연료 공급 시스템과 재액화 공정을 종류에 

따라 세분화 하여 에너지 효율, 경제성 및 환경적 영향을 분석했다. 

연료 공급 시스템은 연료의 작동 압력에 따라 고압 가스 분사 엔진, 

저압 가스 분사 엔진으로 구분했다. 재액화 공정의 경우 냉매에 

따라 자가 재액화 공정, 단일 혼합 냉매 공정으로 구분했다. 고압 
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가스 분사 엔진의 경우 재액화 공정의 비용을 추산하였고, 추진 

시스템과의 (즉, 재액화 공정이 탑재되지 않은 천연가스 운반선의 

추진 시스템) 비교를 통해 연간 비용을 얼마나 줄일 수 있는지를 

평가했다. 추진 시스템 내부에 탑재된 압축기를 활용하여 압축된 

증발가스를 작동 유체로 하는 줄-톰슨 사이클을 적용하여 공정을 

설계했으며 다양한 설계안을 고려해 비용 절감을 최대화 할 수 

있는 방법을 모색했다. 천연가스의 가격이 $5/MMBTU 일 때 재액화 

공정의 연간 총 비용을 추산하여 최적화를 진행했고, 최적 설계안이 

약 9.4 % 의 비용을 절약할 수 있음을 확인했다. 또한 천연가스 

가격에 대한 민감도 분석을 수행한 결과, 가격이 $4/MMBTU 미만인 

경우 재액화 시스템을 통해 경제적 이득을 얻기가 어려움을 

확인했다. 

저압 가스 분사 엔진이 최근 추진 시스템의 또 다른 옵션으로 

떠오르면서 이를 접목한 재액화 공정의 최적 설계를 진행했다. 저압 

가스 분사 엔진의 경우 증발가스의 압축 압력이 16 bar 정도로 고압 

엔진의 압력 (300 bar) 에 비해 현저히 낮기에, 추진 시스템 내부의 

압축기 만으로는 공정을 구성하는 데 어려움이 있다. 따라서 재액화 

공정을 위해서는 추가 압축기가 필요하며, 이는 곧 자가 재액화 

뿐만 아니라 외부 냉매를 사용한 공정 역시 고려 대상이 될 수 

있음을 의미한다. 본 연구에서는 단일 혼합 냉매 공정을 적용하여 

재액화 공정을 설계 했으며, 단일 혼합 냉매 공정의 조성 최적화를 

통해 조성의 개수를 줄여 공정의 단순화를 추구했을 시 성능의 

변화를 분석하였다. 그 결과 혼합 냉매의 조성을 질소, 메탄, 에탄, 

부탄의 4 개로 구성했을 시 약 1 % 정도의 성능 차이를 보였고, 

3 개로 구성했을 시에는 23 % 정도의 효율 저하가 생김을 확인하여 
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냉매 조성의 단순화는 4 개가 한계임을 확인했다. 또한 저압 가스 

분사 엔진의 재액화 공정을 에너지 효율, 경제성, 환경의 3 가지 

측면에서 냉매의 유무에 따라 (자가 재액화 공정, 단일 혼합 냉매 

공정) 비교 분석을 수행했다. 에너지 효율 분석을 위해 단위 

천연가스를 액화 하는데 필요한 전력량을 최소화하는 설계안을 

찾았다. 경제성 분석은 총 연간 비용을 최소화 하기 위한 최적점을 

찾았다. 환경 분석을 위해 각 설계 최적점에서의 이산화 탄소 

배출량을 계산하여 비교 분석을 수행했다. 그 결과 자가 재액화 

공정이 경제성 측면에서 더 나은 성능을 보인 반면, 단일 혼합 냉매 

액화 공정이 에너지 효율 및 환경 영향 측면에서 좀 더 적합하다는 

것을 확인했다. 

 

주요어: 천연가스 운반선, 천연가스, 증발가스, 재액화공정, 

최적 설계 

 

학 번: 2015-22869 
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1. 서론 

 

1.1. 연구배경 및 내용 

 

액화천연가스는 전세계의 이목이 탄소 중립에 집중되고 있는 

현재 가장 주목받는 대체연료 중 하나이다. 액화천연가스의 역사는 

Godfrey Cabot 이 특허를 받은 1914 년으로 거슬러 올라가는데 

(Timmerhaus and Reed, 2007), 그 이후 1941 년 미국 오하이오주 

클리블랜드에 최초의 상업용 액화천연가스 플랜트가 건설되고 

1964 년 알제리 아르죄에서 최초의 천연가스 플랜트가 건설되며 

(Bosma and Nagelvoort, 2009) 점점 그 영역을 넓혀가고 있다. 

International Gas Union 에 따르면 2020 년 액화천연가스의 전세계 

거래 총량은 356.1 MT 으로 (IGU, 2021) 다른 어떤 화석연료보다 

가파른 증가 추세를 보이고 있다. 특히 동북아시아 3 국이 가장 많은 

수입량을 기록하고 있는데, 일본이 74.4 Mt, 중국이 68.9 Mt, 한국이 

40.8 Mt 으로 전세계 거래량의 51 % 가 동북아시아 지역에 

집중되어있다 (IGU, 2021). 천연가스를 운송하는 방법은 크게 

파이프라인을 통한 운송과 선박을 통한 운송으로 나눌 수 있으며, 

이 주요 수입 3 국은 지리적 특성상 파이프라인을 통한 운송이 

여의치 않은 상황이다 (Paltsev, 2015; Ríos-Mercado and Borraz-Sánchez, 

2015). 이에 따라 천연가스 운반선의 수요가 점차 증가하고 있으며, 

지난 2020 년에는 35 개의 신규 선박이 운항을 시작하여 총 572 대의 

천연가스 운반선이 활동 중이며, 비단 선박의 숫자만 늘어난 것이 

아니라 전세계 운항 수가 5,757 회에 이를 만큼 수요 및 운항수가 

늘고있다 (IGU, 2021). 또한 항차 당 화물의 운송량을 늘리기 위한 
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다양한 기술 개선이 이루어지고 있으며, 한 예로 저장 탱크의 

체적을 약 10 % 가량 증가시킨 얇고 유연한 구조로 구성된 

멤브레인 탱크가 과거의 모스 탱크를 대체하고 있다 (Man Diesel & 

Turbo, 2013). 

천연가스 운반선을 통한 운송은 화물의 부피를 줄이는 것이 

핵심이며, 이를 위해 기체에 비해 약 600 배 가량 부피를 줄일 수 

있는 액체상태로 저장하는 것이 관건이다. 천연가스의 경우 

저장탱크 내부를 상압에서 약 -160 °C 이하의 극저온상태를 

유지해야 액체상태로 저장할 수 있는데, 이때 외부로부터의 열 

유입을 100 % 차단하기는 어렵다 (Timmerhaus and Reed, 2007; Gavory 

and de Seze, 2009)). 이에 따라 천연가스가 증발하여 자연 발생한 

증발가스를 BOG (Boil-off gas) 라고 한다. 발생한 BOG 를 저장탱크 

내부에서 처리하지 않으면 내부 압력이 증가하여 폭발이나 균열 등 

심각한 구조적 문제를 야기할 수 있다.  

발생한 BOG 를 처리하는 것은 천연가스 운반선의 큰 과제 중 

하나이다. 탱크에서 발생한 BOG 를 처리하기 위해 천연가스 

운반선은 1960 년대 부터 스팀 터빈 엔진을 추진 엔진으로 적용했다 

(Yeo et al., 2007; Ekanem and Bucknall, 2015; Wayne and Hodgson, 2006). 

이는 BOG 의 압축 및 연소를 통해 발생된 증기로 추진 동력과 

발전 전력을 생성하는 방식이다 (Fernandez et al., 2017). 하지만, 스팀 

열효율이 낮은 단점이 있으며 (35 % at full load) 저장 탱크의 단열 

기술이 개선되어 감에 따라 BOG 의 발생량이 점차 줄어들어, 

발생한 BOG 외에 저장 탱크에서 추가로 연료를 공급해야 하는 

상황이 발생할 수 있다. 또한 스팀 터빈 엔진의 경우 엔진 배기 

가스의 이산화탄소 배출량이 많다는 단점이 있어 점차 다른 
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엔진으로 대체되었으며 현재는 거의 쓰이지 않고 있다 (Fernandez et 

al., 2017). 

이후 개발된 DFDE (dual fuel diesel electric) 엔진은 HFO (heavy 

fuel oil) 과 BOG 를 모두 연료로 사용 가능하며, 스팀 터빈 엔진에 

비해 효율이 뛰어나고 이산화탄소 배출량이 적다 (Ekanem and 

Bucknall, 2015; Lee et al., 2008). 이는 전처리된 BOG 와 공기의 혼합 

가스를 4 행정 디젤 발전기 엔진에 주입하여 프로펠러를 구동하고 

보조 전력을 생산하는 방식이다 (Yeo et al., 2007; Wayne and Hodgson, 

2006). 또한 잉여 BOG 를 연소 시키기 위한 가스 소각 시스템이 

설치되어 있다. 그러나 DFDE 엔진은 연소를 통해 생성한 전기 

에너지로 다시 프로펠러를 구동하는 방식으로 변환 과정에서의 

손실이 있다. 또한 연소 과정에서 각 실린더를 개별적으로 정확히 

제어하기 위한 시스템이 별도로 필요해 엔진의 크기가 크고 유지 

보수가 힘들다 (Lee et al., 2008).  

최근 개발되어 빠른 속도로 추진 시스템 시장의 점유율을 

높여가고 있는 가스 분사 엔진은 기존의 스팀-터빈 엔진처럼 BOG 

를 연료로 사용할 수 있을 뿐만 아니라, 효율 역시 뛰어나서 엔진의 

연료 소모량을 줄일 수 있다 (Ekanem and Bucknall, 2015; Juliussen et al., 

2011). 또한 압축기가 연료공급시스템 내부에 탑재되어 있어, 기존의 

다른 엔진들의 경우에는 수많은 장비, 그 중에서도 압축기의 추가가 

부담스러운 상황에서 경제성이 없다고 평가를 받던 재액화 공정을 

몇 가지 장비의 추가 만으로도 탑재가 가능하다. 재액화 공정을 

통해 발생한 BOG 를 저장탱크로 회수한다면 이는 화물의 손실을 

막아 경제적 손실을 줄일 수 있게 된다. 
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최근 시행되고 있는 환경 규제는 선박의 추진 시스템에 많은 

변화를 촉구하고 있다. IMO (International maritime organization) 는 

2020 년 1 월부터 선박 연료의 황 함유량 규제를 시행했으며 이로 

인해 기존의 MDO (Marine diesel oil) 및 HFO (Heavy fuel oil) 은 더이상 

사용이 불가능해졌다. VLSFO (Very low sulphur fuel oil) 0.5, MGO (Marine 

gas oil) 0.1 등의 규제를 피할 수 있는 개선된 연료들이 고안되었지만 

운항 시 블랙 카본이 증가하는 등의 한계점으로 인해 점차 

천연가스를 연료로 사용하는 추세이다 (IGU, 2021). 또한, 현재 산업 

전반에 걸쳐 이산화탄소 배출량 규제가 시행되고 있다. 선박의 경우 

MEPC  (Marine environment protection committee) 72 차 회의 (2018 년 

4 월) 에서 첫 온실가스 규제가 채택된 이래로, MEPC 75 차 회의에선 

EEXI (Energy efficiency existing ship index) 협약 개정안이 최종 

승인되었으며, MEPC 76 차 회의를 통해 EEXI 의 도입을 결정하였고 

감축율을 채택하여 2023 년 부터 기존 운항 선박들에 대해 검사가 

시작된다 (IMO, 2018; IMO, 2020; IMO, 2021). 천연가스를 연료로 

사용하면 다른 연료를 사용했을 때에 비해 23 %의 이산화탄소 

배출을 감축할 수 있으며, 연료로 사용하고 남은 BOG 를 

가스소각시스템에서 태우는 것 보다 재액화시스템을 통해 

저장탱크로 회수한다면 이산화탄소의 배출을 더욱 줄일 수 있다. 

따라서 재액화 공정이 탑재된 천연가스 운반선의 경우 zero emission 

ship 이 실현 가능한 대체연료 (즉, 전기추진, 수소, 암모니아 등) 가 

개발되어 상용화 되기 전 까지 매력적인 옵션이 될 것으로 

주목받고 있다. 

선박용 재액화 공정의 경우 기존의 육상 공정과는 다른 

특성을 보이며 따서 설계 시 고려해야할 점 역시 육상 공정과는 
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다르다. 천연가스 운반선의 주된 목적은 천연가스의 운반이며, 

화물의 저장이 설계 시 우선이다. 이로 인해 재액화 공정을 설계할 

때 공간 제약에서 자유롭지 못하다. 기존의 액화 공정들의 경우 

육상에 설치된 공정들로 공간 제약과 외부 조건에서 비교적 

자유롭기에 설계 시 성능이 우선시 되었다. 이와는 달리 선박의 

경우 공간이 협소하며 6 자 운동 (Heave, sway, surge, roll, pitch, yaw) 을 

하는 운동적 특성을 갖고 있기에 공정의 단순함이 필수적으로 

고려되어야 한다 (Gómez et al., 2015). 또한 앞서 서술한 것과 같이 

이산화탄소의 배출이 기존에 비해 줄어들 뿐, 100 % 차단되는 것은 

아니기에 이 배출량 역시 설계 시 염두에 두어야 할 부분이다.  

본 논문에서는 이러한 천연가스 운반선의 재액화시스템을 

연료공급시스템과 결합하여 모델링 한 후, 시스템을 평가하고 최적 

설계를 제안한다. 연료공급시스템은 최근 엔진 시장을 점유하고 

있는 고압가스분사 엔진과 저압가스분사 엔진을 대상으로 선정했다. 

재액화시스템은 냉매에 따라 자가 재액화 (NER, no external 

refrigerant) 공정, 단일혼합냉매 (SMR, single mixed refrigerant) 

공정을 대상으로 선정했다. 고압 가스 분사 엔진의 경우 NER 공정을 

기반으로 설계하여 비용을 추산하였고, 추진 시스템과의 (즉, 재액화 

공정이 탑재되지 않은 천연가스 운반선의 추진 시스템) 비교를 통해 

연간 비용을 얼마나 줄일 수 있는지를 평가했다. 추진 시스템 

내부에 탑재된 압축기를 활용하여 압축된 증발가스를 작동 유체로 

하는 줄-톰슨 사이클을 기반으로 공정을 설계했으며 다양한 

설계안을 고려해 비용 절감을 최대화 할 수 있는 방법을 모색했다. 

저압 가스 분사 엔진의 경우 단일 혼합 냉매 공정을 적용하여 

재액화 공정을 설계 했으며, 단일 혼합 냉매 공정의 조성 최적화를 
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통해 조성의 개수를 줄여 공정의 단순화를 추구했을 시 성능의 

변화를 분석하였다. 또한 자가 재액화 공정과의 비교 분석을 에너지 

효율, 경제석 분석, 이산화 탄소 배출의 3 가지 측면에서 수행 

하였다. 

 

1.2. 기존 연구 및 연구 필요성 

 

천연가스 액화 공정에 대한 연구는 그동안 활발히 진행되어 

왔다. 그 중 단일 혼합 냉매 (SMR, Single mixed refrigerant) 공정은 

장비의 소형화 및 공정의 단순함을 갖춘 대표적인 공정으로 관련 

기존 연구들은 다음과 같다. Rehman et al. (2021) 은 천연가스 액화 

공정에 대한 엑서지 분석을 수행했으며, 기존의 방법에 비해 43 % 

의 엑서지 손실을 막을 수 있는 공정을 제안했다. Pham et al. (2017) 

은 에너지 효율을 개선한 단일 혼합 냉매 공정을 제안했으며, 이를 

통해 에너지 소비를 기존 대비 30.6 % 줄일 수 있음을 주장했다. Ali 

et al. (2018) 은 최근 개발된 VSO (Vortex search optimization) 

알고리즘을 통해 공정 최적화를 수행한 결과 에너지를 최대 41.5 %, 

COP (Coefficient of performance) 를 32.8 % 개선할 수 있다고 주장했다. 

Moein et al. (2015) 은 유전 알고리즘을 적용하여 단일 혼합 냉매 

시스템의 에너지 소비를 최소화 하고 혼합 냉매의 조성과 총 소모 

전력 사이의 연관성을 찾아냈다. 하지만 이러한 선행 연구들의 경우 

대부분 육상 플랜트를 대상으로 한 공정들로 선박용 재액화 공정에 

기존 연구들을 그대로 적용하기에는 무리가 있다.  

압축한 증발가스를 연료로 사용하는 가스 분사 엔진의 등장과 

함께 천연가스 운반선의 재액화 시스템에 관한 연구가 이루어지고 
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있다. 작동 압력에 따라 크게 두 종류로 엔진이 나누어 지면서 

재액화 공정 역시 주 엔진의 작동 압력에 따라 컨셉이 다르게 

적용되고 있다. 충분한 압축 압력 때문에 별도의 압축기가 필요 

없다는 장점이 있는 고압 가스 엔진의 경우 Romero et al. (2015) 이 

고압 가스 분사 엔진과 함께 재액화 시스템을 연계하여 엑서지와 

에너지 분석을 수행했다. Tan et al. (2018) 은 고압 시스템에서 에너지 

효율성 향상을 위한 새로운 사이클 설계를 제안했다. Kwak et al. (2018) 

은 고압 가스 연료 선박의 에너지 효율을 높이기 위한 소형 재액화 

시스템 설계를 고안했다. Cryostar (2008) 에서는 질소 팽창기 공정을 

적용한 EcoRel 시스템을 개발하여 BOG 를 재액화했다. Wärtsilä (2011) 

는 EcoRel 과 유사한 원리를 가지는 Mark III 재액화 공정을 선박에 

적용했다. 이 공정들은 잉여 BOG 가 전량 재액화되지만, 액화된 

천연가스가 재기화를 통해 엔진에 다시 공급되어 냉열을 

낭비한다는 단점을 갖고 있다. 이후 Wärtsilä (2014) 는 위 Mark III 

시스템을 수정하여 BOG 가 왕복동식 압축기에 의해 압축된 후 추진 

엔진에 연료로 공급되는 방식의 공정을 개발하여 BOG 를 상시 

재액화할 필요가 없어 전력 소모를 줄일 수 있도록 했다. TGE 

Marine Gas Engineering (2018) 은 질소 팽창기 사이클의 낮은 효율을 

개선하고자 왕복동식 압축기와 함께 Cascade 타입의 재액화 공정을 

개발했다.  

저압 가스 분사 엔진은 청정 연소 기술, 안정적인 설계 및 

낮은 설치비와 운영비 등의 장점으로 천연가스 운반선 

추진시스템의 또 다른 옵션이 되고 있다. 실제로 Tu Huan et al. (2019) 

은 저압가스분사 엔진의 질산화물 (NOX) 배출이 후처리를 하지 

않았음에도 고압가스분사 엔진의 배출량보다 25 % 감축된다고 
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주장했으며, 또한 장치비 역시 고압가스분사 엔진의 60~70 % 

수준으로 줄어든다고 주장했다. 하지만 추진 시스템과 재액화공정에 

대한 통합분석 및 최적설계 연구는 부족하다. George et al. (2020) 은 

재액화 효율의 개념을 정의하고 다양한 선박 속도에 대한 효율 

기반 평가를 제시했다. Choi (2018) 는 효율 향상을 위해 저압 설비 

(16 bar) 를 기반으로 하는 완전/부분 재액화 공정에서 상세한 엑서지 

분석을 수행했다. 저압가스분사 엔진을 사용한 재액화 공정에 대한 

이러한 연구들은 주로 천연가스 운반선의 운항 중 시스템 효율성에 

중점을 둔다. 에너지 효율 분석을 통해 공정의 성능에 대해 

분석하지만, 천연가스 운반선용 재액화 공정의 현실적인 도입을 

위해서는 재액화 공정의 경제성에 대한 비교분석이 함께 

수반되어야 한다. 또한 앞서 1.1 에서 서술한 것과 같이 환경 

규제가 심해지고 있는 현 시점에서 환경적 측면의 분석 역시 함께 

이루어져야 한다. 

정리하면, 선행 연구들의 경우 선박용 재액화 공정의 설계 시 

필수적으로 고려되어야 하는 네 가지 요소들이 결여되어 있다. 먼저 

선박용 재액화 공정의 경우 액화 대상이 천연가스가 아닌 BOG 로, 

좀 더 메탄 순물질 적인 특성을 띈다. 기존의 액화공정 연구들은 

주로 천연가스의 액화에 대한 연구들로, 증발가스인 BOG 와는 

조성에서 차이가 있으며 이로 인해 설계 최적점 역시 다르게 

나타난다. 두 번째로, 선박용 재액화 공정의 선행 연구들의 경우 

외부 냉매의 유무에 따른 비교 분석이 부족하다. 추진 엔진의 

종류에 따라 좀 더 적합한 냉매 및 공정이 무엇이며, 이를 통해 

설계했을 시 에너지, 비용 및 이산화탄소 배출을 얼마나 줄일 수 

있는지에 대한 비교 분석이 필요하다. 세 번째로, 기존 연구들의 
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경우 주로 분석이 에너지 효율을 기반으로 이루어져 있다. 하지만 

선박용 재액화공정의 경우 장비의 추가를 통해 회수할 수 있는 

천연가스의 가치가 더 높을 때 그 의의를 가지며 이로 인해 에너지 

효율 뿐만 아니라 비용에 대한 고려가 반드시 함께 수반되어야 

한다. 마지막으로, 최근 심화되고 있는 배기 가스에 대한 규제 역시 

함께 분석되어야 하지만 선행 연구들의 경우 이 중 특히 이목이 

집중되고 있는 이산화탄소 배출에 대한 연구가 부족하다. 따라서 

이러한 부분들을 종합적으로 고려한 연구가 필요하다. 

 

1.3. 논문 구성 

 

본 논문은 다음과 같이 구성하였다. 2 장에서는 본 연구의 

대상인 천연가스 운반선의 연료공급시스템 및 재액화공정을 

소개한다. 기존의 선박들과는 달리 연료공급시스템에 어떠한 변화가 

있었기에 현재 천연가스 운반선들은 재액화시스템이 탑재가 

가능한지를 살펴본다. 또한 재액화공정에는 어떤 종류가 있고 

선박에는 어떠한 시스템들이 주로 탑재되고 있는지에 대해 

설명한다. 3 장에서는 본 연구에서 대상 공정들을 평가한 세가지 

방법에 대해 설명한다. 각 방법에서 목적함수를 도출한 방법과 최적 

해를 구한 방법에 대해 서술한다. 4 장에서는 천연가스 운반선의 

연료공급시스템과 재액화 공정을 연동하여 모델링한 방법 및 결과, 

그리고 평가 지표에 따른 각 공정의 평가 결과 및 특징을 서술한다. 

연료공급시스템의 경우 저압가스 엔진 및 고압가스 엔진을 

대상으로 나누어 진행했으며, 재액화 공정의 경우 외부냉매의 
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유무에 따라 자가재액화 (NER, no external refrigerant) 공정, 

단일혼합냉매 (SMR, single mixed refrigerant) 공정을 대상으로 연구를 

수행했다. 3 장에서 서술한 평가 방법에 따라 각 공정들의 최적 

설계점을 찾은 후 비교분석을 수행했다. 마지막으로 5 장에서는 본 

논문의 결론 및 재액화공정의 향후전망에 대해 논의한다. 

 

 

2. 연료공급시스템 및 재액화 공정 

 

2.1. 연료공급시스템 

 

가스 분사 엔진이 개발됨에 따라 선박의 추진 시스템에는 큰 

변화가 생겼다. DFDE (Dual fuel diesel electric) 엔진의 경우 공간을 

많이 차지하고 유지 보수에 많은 비용과 노력이 든다는 단점이 

있어, 이를 개선하기 위해 엔진 제조업체들은 선박 엔진 

제조업체들은 가스 분사 엔진을 개발했다. 이는 프로펠러를 직접 

구동하는 기존 HFO 연료 2 행정 저속 디젤 엔진을 수정하여 압축된 

BOG 를 연료로 사용할 수 있게 한 것으로, DFDE 에 적용된 4 행정 

엔진에 비해 효율이 더 뛰어나다. 연료로 투입되는 BOG 를 

압축시키는 정도에 따라 고압 가스 분사 엔진과 저압 가스 분사 

엔진으로 나누어 진다. 본 장에서는 천연가스 운반선의 과거 엔진의 

변천사 및 최근 개발된 가스 분사 엔진에 대해 서술한다. 
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2.1.1. 과거 엔진 

 

천연가스 운반선은 저장탱크에서 발생하는 BOG 를 활용하기 

위해 1960 년대부터 스팀-터빈 추진 시스템을 적용했다 (Yeo et al., 

2007, Ekanem et al., 2015, Wayne and Hodgson, 2006). 이는 발생한 

BOG 를 보일러에서 연소시켜 증기를 생성하고, 발생한 증기를 추진 

엔진과 터보 발전기에 공급하여 추진력 및 전력을 생산하는 

방식이다 (Fernández et al., 2017). 발생한 BOG 를 연료로 사용하여 

처리할 수 있다는 장점으로 인해 오랜 기간 스팀-터빈 엔진은 추진 

시스템으로 선택 받아왔다. 그러나 스팀-터빈 엔진은 이후 개발된 

중유 (HFO, Heavy fuel oil) 구동 2 행정 저속 디젤 엔진에 비해 

열효율이 낮아, 연료 소모량이 많다. 스팀-터빈 엔진의 이러한 낮은 

효율로 인해 단열 기술을 개선하여 BOG 발생량이 줄어든 저장 

탱크가 개발됨에 따라 화물에서 추가 연료를 공급해야하는 상황이 

발생했다 (Yeo et al., 2007; Ekanem and Bucknall, 2015; Wayne and Hodgson, 

2006; Lee et al., 2008; Gilmore et al., 2005). 또한 내연 기관에 비해 배기 

가스에서 더 많은 양의 이산화탄소가 배출되었고 이러한 단점들로 

인해 천연가스 운반선의 추진 시스템은 대체 엔진을 필요로 했다 

(Ekanem and Bucknall, 2015). 

2000 년대 초에 HFO 와 BOG 를 모두 연료로 사용할 수 있는 

이중 연료 디젤 전기 (DFDE, Dual fuel diesel-electric) 추진 시스템이 

개발되었으며, 이는 스팀-터빈 엔진에 비해 효율이 더 좋으며 

배기가스 내의 오염물질 역시 적다는 장점이 있다 (Yeo et al., 2007; 

Wayne and Hodgson, 2006; Lee et al., 2008). DFDE 시스템은 전처리된 

BOG 와 공기의 혼합물을 4 행정 디젤 발전기 엔진에 공급해서 
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모터를 구동하여 프로펠러에 필요한 전력 (추진 엔진 역할) 과 

천연가스 운반선에 필요한 기타 전력 (보조 엔진 역할) 을 생산한다 

(Fernández et al., 2017). 이는 스팀-터빈 엔진을 대체해 빠르게 엔진 

시장을 점유했으며 현재까지도 천연가스 운반선의 약 25 % 정도가 

DFDE 엔진을 탑재하고 있다 (IGU, 2021). 하지만 DFDE 엔진은 

프로펠러를 직접 구동하는 방식이 아니기에 발전기와 추진 모터 

등과 같은 연소 에너지를 엔진에서 프로펠러로 전달해주는 장치가 

필요하며 이 변환 과정들로 인해 디젤 엔진의 출력을 완전히 

활용하지 못하는 단점이 있다 (Yeo et al., 2007; Wayne and Hodgson, 

2006). 또한 연소 과정에서 각 실린더를 개별적으로 정확히 

제어하기 위한 시스템이 별도로 필요해 엔진의 크기가 크고 공간이 

많이 필요하며 유지 및 보수에 많은 비용과 노력이 필요하다 (Lee et 

al., 2008).  

 

2.1.2. 가스 분사 엔진 

 

가스 분사 엔진은 2 행정 저속 디젤 엔진을 수정하여 만든 

것으로, 연료로 사용되는 가스의 압력에 따라 고압 가스 분사 엔진 

및 저압 가스 분사 엔진으로 나누어진다. 두 엔진 모두 가스 모드 

(압축 BOG 를 연료로 사용) 와 오일 모드 (marine fuel oil 을 연료로 

사용) 를 혼용할 수 있다 (Man Diesel & Turbo, 2014; WinGD, 2018). 

이들은 각각 디젤 사이클과 오토 사이클을 적용한 것으로, 아래 

그림 1, 2 와 같이 열 공급과 배출이 일어나는 방식에 차이가 있다 

(Man Diesel & Turbo, 2014; WinGD, 2018). 먼저, 디젤 사이클의 경우 
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일정 압력 상태에서 이루어진다. 반대로 오토 사이클의 경우 일정한 

체적 하에서 이루어진다. 공기와 연료가 섞이는 시점에서도 차이가 

있는데, 디젤 사이클의 경우 먼저 공기를 실린더 내에서 단열 

압축한 뒤 연료를 분사하는 방식으로 자연 발화가 이루어진다. 반면 

오토 사이클의 경우 흡입 과정에서 공기와 연료를 먼저 혼합한 뒤 

이를 단열 압축 한 후 점화가 이루어진다.  

 

 

Fig. 1. Pressure-volume (left) and Temperature-entropy diagram of 

diesel cycle (VIVADIFFERENCES, 2017). 
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Fig. 2. Pressure-volume (left) and Temperature-entropy diagram of otto 

cycle (VIVADIFFERENCES, 2017). 

 

 

일반적으로 디젤 사이클의 효율이 오토 사이클보다 좋은 것과 

같이, 선박의 가스 분사 엔진 역시 같은 경향을 보인다. 이론 

상으로는 열효율은 오토 사이클이 좋을 수 있지만, 고압 엔진이 

저압 엔진에 비해 효율이 더 좋다 (Juliussen et al., 2011). 실제로 동일 

출력을 내기 위한 연료 소모량인 SFOC (specific fuel oil consumption) 

값을 비교해보면 약 7 % 정도 차이가 나는 것을 확인할 수 있다 

(Man Diesel & Turbo, 2014; WinGD, 2018). 또한 연료의 압축에도 큰 

차이가 있다. 고압 엔진의 경우 약 300 bar 까지 BOG 를 압축한 뒤 

공급하지만, 저압 엔진의 경우 약 16 bar 까지만 압축하면 된다 (Man 

Diesel & Turbo, 2014; WinGD, 2018). 이로 인해 연료 공급 

시스템에서의 전력 소모량에도 큰 차이가 난다. 엔진의 배기가스 

측면에서 보자면, 저압 엔진이 NOx 배출이 적어 유리하다 (WinGD, 

2018). 고압 엔진의 경우 환경 규제를 만족하려면 별도의 EGR 
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(Exhaust gas recirculation) 이 필요하며 이로 인해 비용이 상승한다 

(Man Diesel & Turbo, 2014).  

저압 엔진과 고압 엔진은 재액화 공정의 설치에도 큰 차이가 

있다. 먼저 고압 엔진의 경우 연료로 공급되는 BOG 의 압력이 300 

bar 의 고압이다. 이미 연료 공급 시스템 내에 고압 압축이 가능한 

압축기가 탑재되어 있어, 별도의 외부 냉매 없이 줄-톰슨 사이클을 

적용하여 BOG 자체를 냉매로 사용하는 간단한 공정으로도 충분히 

BOG 를 저장 탱크로 회수할 수 있다.  

하지만 저압 엔진의 경우 연료로 공급되는 BOG 의 압력이 16 

bar 로 비교적 낮다. 앞서 고압 엔진에서 적용한 자가 재액화 

방식을 저압 엔진에 적용하기에는 공급 가스의 압력이 충분하지 

못하며, 이로 인해 재액화 공정을 위해서는 추가 압축이 필요하다. 

따라서 고압 엔진과는 다르게 외부 냉매를 사용한 재액화 공정 

역시 함께 고려해야한다. 

 

 

 

 

2.2. 재액화 공정 

 

 

2.2.1. 줄-톰슨 사이클 

 

줄-톰슨 사이클은 흔히 Linde-Hampson 공정으로 알려져 

있으며, 1895 년에 Carlvon Linde 와 William Hampson 에 의해 

고안되었다. 공정 흐름도는 아래 그림과 같으며, 고압 가스가 

열교환기에서 재순환 스트림 (return low pressure 스트림) 에 의해 
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냉각되며 밸브를 통해 (즉, Joule-Thomson valve) 등엔탈피 팽창을 

하여 상분리기에서 기액 분리가 이루어진다. 상분리기 후단의 

기체는 앞서 언급한 고압 가스 스트림을 냉각하는 재순환 스트림의 

역할을 한다.  

 

Fig. 3. Linde-Hampson liquefaction process. 

 

줄-톰슨 팽창은 James Prescott Joule 과 William Thomson 이 

등엔탈피 팽창 과정에서 기체의 온도변화를 연구하여 이들의 

이름이 붙여진 현상이다. 앞서 말한 것 처럼, 위 Linde-Hampson 

공정은 줄-톰슨 공정이라고도 불려진다. 줄-톰슨 계수 (J-T) 는 

다음과 같이 정의된다. 

𝜇J−T = (
𝜕𝑇

𝜕𝑝
)ℎ 

여기서 cycle rule 과 Maxwell relation 을 통해 위 식은 아래 

식과 같이 유체의 부피와 온도에 의해 정리된다. 

𝜇J−T = −(
𝜕𝑇

𝜕ℎ
)𝑝(

𝜕ℎ

𝜕𝑝
)𝑇 =

1

𝑐𝑝
[𝑇(

𝜕𝑣

𝜕𝑇
)𝑝 − 𝑣] 

기체가 고압에서 저압으로 팽창될 때, 기체의 온도는 줄 톰슨 

계수 (J-T) 가 양수일 때 감소하고, 0 이면 변화가 없고, 음수일 때 
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증가한다. 여기서 이상기체에 대해서는 (𝜕𝑣 𝜕𝑇⁄ )𝑝 = 𝑣 𝑇⁄  이므로 줄 

톰슨 계수가 0 이다. 대부분은 저온에서 이상기체와는 다른 거동을 

보이며 (초고압 상태를 제외한), 이로 인해 줄 톰슨 팽창을 통해 

기체의 냉각이 가능하다. 

 

 

2.2.2. 단일혼합냉매 공정 

 

 

단일 혼합 냉매 공정은 흔히 SMR (single mixed refrigerant) 

공정으로 알려져 있으며, 가장 간단한 혼합 냉매 사이클 중 

하나이다. 기본 구성은 아래 그림과 같이 압축기 (K-3, K-4), 

열교환기 (HEX), 밸브 (VLV-2) 로 구성된다. 압축기를 통해 가압된 

혼합 냉매는 열교환기를 통해 냉각되어, 이후 줄-톰슨 밸브에서 등 

엔탈피 팽창을 한다. 이 과정에서 발생한 냉열을 통해 공급 가스를 

냉각시킨 뒤 압축기로 다시 유입된다. 냉매의 조성이 순물질들의 

혼합물일 경우 열교환 곡선에서 공급 가스의 온도 구배에 맞춰 

냉매의 열교환 곡선을 조절할 수 있어 좀 더 나은 열교환을 통해 

공정의 에너지 효율을 높일 수 있다는 장점이 있다. 주로 탄화수소 

계열의 냉매로 구성되며, 천연가스와 같은 끓는점이 낮은 공급 

가스를 액화 시켜야할 때, 저온부와 고온부 모두에서 열교환 효율을 

높일 수 있다. 

 



18 

 

 

B1

HEX

B3

VLV-1

B4

Phase separator

B6

B5

R1

R3

K-1 K-2

VLV-2K-4K-3

B2

R4

R2

 

Fig. 4. SMR cycle example. 

 

 

 

 

 

2.2.3. N2 Brayton 공정 

 

 

N2 Brayton 공정은 냉매로 질소 단일 조성을 적용한 공정이다. 

기본 구성은 아래 그림과 같이 압축기 (K-5, K-6), 열교환기 (HEX-2) 

및 터빈 (EXP-1) 으로 구성된다. 질소를 압축기를 통해 압축한 후, 

열교환기에서 냉각을 시킨 뒤 터빈을 통해 팽창한다. 이 과정에서 

발생하는 냉열을 통해 공급 가스를 냉각시키는 원리이다. 단일 

조성만으로 구성된 사이클이기에 다른 혼합 냉매 공정들에 비해 

에너지 효율이 비교적 떨어지는 단점이 있다. 하지만 아래 그림과 

같이 공정 상에서 기체 상태만으로 구성된다는 특징이 있으며, 이로 

인해 6 자 운동을 하는 선박의 모션에 다른 탄화수소 혼합 냉매 

공정들에 비해 덜 민감한 편이다. 또한 운전 시간 경과에 따른 냉매 
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조성 불균일 현상에서 자유로우며, 폭발 등과 같은 안전 문제에서도 

비교적 장점이 있다. 
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Fig. 5. N2 Brayton cycle example. 

 

 
Fig. 6. Temperature-entropy diagram of N2 Brayton cycle 

(Venkatarathnam, 2008). 

 

 

 
 

3. 시스템 평가 지표 
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본 논문에서는 시스템을 에너지 효율, 경제성, 환경적 영향의 

세 가지 측면에서 비교 분석을 수행했다. 에너지 효율 및 경제성 

부분에서는 최적화를 수행했으며 목적함수를 선정한 방법 및 배경 

이론에 대해서는 다음 3.1, 3.2 에서 후술한다. 환경적 영향에서는 

최근 이슈가 되고 있는 이산화 탄소의 배출량을 계산하였으며, 이를 

계산한 방식에 대해서 3.3 에서 후술한다. 

 

3.1. 에너지 효율 

 

본 논문에서는 공정을 평가하기 위해 에너지 효율을 계산하여 

첫번째 지표로 삼았다. 천연가스는 메탄을 적게는 80%, 많게는 95% 

이상을 포함한 methane rich 가스 이지만, 질소와 에탄 등의 다른 

물질도 섞여 있는 혼합물 이기에 응축시 온도 변화가 일어난다. 

천연가스의 끓는점은 상압에서 약 -160° C 이다. 유한한 온도차를 

이용한 열교환은 비가역성을 유발하며 냉각 과정에서 전력 소비를 

증가시킨다. 이러한 비가역성은 온도 차이의 크기에 비례하며 특히 

저온부에서 심화된다. 따라서 천연가스 재액화 공정에는 넓은 온도 

범위에 걸쳐 에너지 집약적인 냉각이 필요하다. 재액화 공정의 

효율을 높이기 위해서는 특히 저온부에서의 열교환 곡선을 

밀접하게 일치시켜야 한다. 이는 오랜 기간 동안 많은 연구들의 주 

연구 대상이었으며 특히 천연가스 운반선의 경우 사용할 수 있는 

전력량이 무한하지 않기 때문에 간단하면서도 효율이 뛰어난 

공정을 탑재할 필요가 있다. 
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본 논문에서는 액화 공정의 성능을 평가하기 위해 단위 

천연가스 ( 𝑚̇re−liquefied LNG) 를 액화시키기 위해 필요한 전력량 

( 𝑃power consumption ) 으로 에너지 효율 (SPC) 을 계산했다. 천연가스 

운반선의 재액화 공정은 증발가스를 가스 소각 시스템에서 태우는 

것을 피하고자 이를 저장탱크로 회수하는 것이 주 목적이므로 이를 

목적 함수로 하여 최적화를 진행했으며, 목적함수는 아래의 식과 

같이 표현할 수 있다. 

𝑆𝑃𝐶 =  
𝑃power consumption

𝑚̇re−liquefied LNG
 (kWh/kg LNG) 

 

 

 

3.2. 경제성 평가 

 

 

최근 천연가스 운반선에 재액화 공정을 탑재하는 추세에 따라 

시스템을 통해 경제적 이익을 얻을 수 있는 여부 및 그 정도에 

대한 비용 분석이 필요하다. 천연가스 운반선의 주된 목적은 상품, 

즉 천연가스를 목적지까지 운송하는 것이다. 재액화 공정의 설치 

비용이 이를 통해 회수하는 천연가스의 가치보다 크다면 이미 

협소한 공간에 무리하여 설치할 필요가 없어진다. 또한 앞서 서술한 

에너지 효율의 관점만 고려한다면, 높은 효율을 얻기 위해 냉각 

공정의 단 수를 늘리는 설계 결과가 도출된다. 하지만 이러한 

접근은 공정의 복잡성과 투자 비용을 증가시켜, 최적 설계라 말하기 

힘든 결과를 얻을 수 있다. 따라서 설계시 효율과 경제성은 함께 
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고려되어야 한다. 본 논문에서는 재액화 공정의 연간 장치비 (𝐴𝑇𝐶𝐼), 

연간 운영비 (𝐴𝑇𝑂𝐶) 및 회수하지 못한 증발가스의 손실 (𝐶BOGloss)을 

합하여 재액화 공정의 총 연간 비용 ( 𝑇𝐴𝐶 )을 계산한 뒤, 이를 

목적함수로 하여 최적화를 진행했으며, 이를 식으로 표현하면 

아래와 같다 (Turton, 2013). 

𝑇𝐴𝐶 = 𝐴𝑇𝐶𝐼 + 𝐴𝑇𝑂𝐶 +  𝐶BOGloss   

연간 장치비 ( 𝐴𝑇𝐶𝐼 )는 천연가스 운반선의 운용기간 (n) 을 

20 년으로 가정하고 연간 10 %의 이율 (i) 을 적용하여 설비의 연간 

투자비용을 추정했다 (Shin et al., 2003; Turton, 2013).  

𝐴𝑇𝐶𝐼 = 𝑇𝐶𝐼 (
𝑖(1 + 𝑖)𝑛

(1 + 𝑖)𝑛 − 1
) 

총 장치비는 아래의 식과 같이 표현되며, Q 는 시스템의 단위 

집합이다. 

𝑇𝐶𝐼 =  𝐹Ext  ∑ 𝐶P
𝑗

𝑗 𝐹BM
𝑗

, j Q 

구매비용 (Cp
j) 은 장비 j 의 작동 압력 및 재질에 대한 

계수이다. 각 장비 j 에 대한 베어 모듈 팩터 ( 𝐹BM
𝑗

) 는 아래 표와 

같다. 예비비 (contingency) 와 수수료 (fee) 같은 추가 비용을 

고려하기 위해 엑스트라 계수 ( 𝐹Ext ) 를 고려해서 엑스트라 계수 

(𝐹Ext ) 를 적용했으며 본 논문에서는 1.18 으로 가정했다. 구매 비용 

(Cp
j) 는 해당 유닛의 용량 (A) 에 대한 함수이며, 아래 식과 같이 

구할 수 있다. 각 장비의 계수 (K1, K2, K3) 는 아래 표와 같다 (Turton, 

2013). 



23 

 

 

log10𝐶p,𝑗 = 𝐾1,𝑗 + 𝐾2,𝑗 ∙ log10𝐴𝑗 + 𝐾3,𝑗 ∙ (log10𝐴𝑗)
2
 

 

Table 1. Factors and coefficients for capital cost calculation. 

Equipment K1 K2 K3 FBM 

Compressor 2.2897 1.3604 -0.1027 7.0 

Liquid Turbine 2.2476 1.4965 -0.1618 6.2 

Heat exchanger 4.6656 -0.1557 0.1547 4.3 

Intercooler 2.7652 0.7282 0.0783 3.3 - 8.8 

Phase separator 3.4974 0.4485 0.1074 10.3 - 36.9 

 

연간 운영비 (ATOC) 는 유지 관리 및 운영과 관련된 비용을 

합산하여 계산하며, 아래 식과 같다. 

𝐴𝑇𝑂𝐶 = 𝐹CTO 𝐴𝑇𝐶𝐼 + (𝐶e ∑ 𝑃comp + 𝐶cw ∑ 𝐷cw) 

여기서 𝐹CTO 는 유지 보수 및 운영에 관련된 계수이며, 본 

논문에서는 0.066 으로 가정했다. 이를 연간 장치비에 곱해 

계산한다. 전기비 ( 𝐶e ) 와 냉각수 비용 ( 𝐶cw )) 은 단위 가격으로 

압축기와 냉각기의 소모량을 곱하여 계산한다 (Turton, 2013). 

마지막으로, 증발가스의 손실 비용 ( 𝐶BOGloss ) 은 아래와 같이 

계산했다. 

𝐶BOGloss = 𝐶LNG𝑁cycle ∑ 𝐸BOG
𝑗 𝑡𝑗 

여기서 𝐶LNG , 𝑁cycle , EBOG, t 는 각각 천연가스의 단위 가격, 

연간 항해 횟수, 각 항해모드 (j) 에서 증발가스가 소각되는 양, 각 

항해모드의 경과 시간을 의미한다. 
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3.3. 환경적 영향 

 

 

선박에서 배출되는 온실가스 및 오염물질에 대한 규제는 

재액화 공정 설계에서 중요한 이슈이다. 연료로 사용하고 남은 BOG 

를 저장탱크로 회수하는 재액화 공정은 가스 소각 시스템에서의 

이산화탄소 배출을 줄일 수 있어 보다 환경친화적인 방법임에도 

불구하고, 이러한 공정은 필연적으로 전력 소모를 증가시키고 이를 

위해서 보조 엔진의 연료 소모량이 증가한다. 보조 엔진에서 

연소되는 연료의 양이 많아지면  배출되는 이산화탄소의 증가로 

이어지며, 따라서 재액화 공정의 환경적 영향을 에너지 효율 및 

경제성과 함께 평가하는 것이 필요하다. 본 논문에서는 천연가스 

운반선의 이산화탄소 배출량을 계산하여 재액화공정을 통해 

이산화탄소 배출을 얼마가 저감할 수 있는지를 계산, 이를 통해 

환경적 영향을 분석한다.  

천연가스 운반선의 이산화탄소 배출은 세 가지 요인으로 

나누어진다. 첫번째는 추진 엔진으로 이는 엔진의 사양과 연관되며, 

두번째는 가스 소각 시스템으로 이는 이 시스템으로 유입되는 유량 

및 조성과 관련이 있다. 마지막으로 보조 엔진으로 선박에서 필요한 

전력을 생성하는 역할을 하는데, 재액화 공정을 구동하기 위해 

전력이 필요하며 기존의 선박(재액화 공정이 탑재되지 않은)에 비해 

전력 소모가 커지게 된다. 앞서 서술한 것 처럼, 전력 소모의 

증가에 비례하여 연료 소모량이 많아지며 이산화탄소 배출량이 
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증가한다. 본 논문에서는 각 부분에서 배출되는 이산화탄소의 양을 

GRI 3.0 반응 메커니즘과 함께 오픈 소스 소프트웨어인 Cantera 를 

기반으로 계산했다 (Frenklach et al., 2021). 일반적인 이산화탄소 배출 

계산에서는 연료의 모든 탄소가 단순히 이산화탄소로 변환된다고 

가정하지만, Cantera 를 통해 연료의 연소시 화학반응을 고려하여 좀 

더 정확한 계산을 할 수 있다. GRI Mech 3.0 은 53 종과 325개의 기본 

반응을 포함하는 메탄 연소에 최적화된 모델이다. 이를 통해 (1) 

모든 천연가스 조성에 대한 열역학 특성 및 (2) 다양한 온도 및 

압력에서 메탄 연소와 관련된 화학적 동역학을 고려할 수 있다. 

특히 수치 시뮬레이션을 통해 화염 온도 및 극소량의 조성에 대한 

고려를 통해 높은 수준의 정확도로 예혼합 (pre-mixed) 모드에서의 

가압 연소를 예측할 수 있다. 따라서 본 연구에서 채택한 방법론은 

흡입가스의 압력, 온도, 연료 조성 등의 엔진 운전 특성을 

현실적으로 고려하여 가스 분사 엔진의 배기가스 조성을 보다 

정확하게 추정할 수 있다. 

Cantera 를 사용하여 연료(BOG)와 산화제(공기)의 혼합물이 

균일하게 사전 혼합되고 일정한 에너지 및 부피로 연소 된다고 

가정한다. 그 후 혼합물의 깁스 에너지가 최소화 (또는 최대 

엔트로피) 가 되는 가스 조성을 산출한다. 화학 평형 조건은 아래 

식과 같이 표현할 수 있다. 

𝑑𝑆Engine =  
1

𝑇
𝑑𝑈 + (

𝑃

𝑇
) 𝑑𝑉 −  ∑ (

𝜇̅𝑖

𝑇
) 𝑑𝑁𝑖 = 0 

𝑑𝑈 = 𝑑𝑉 = 0 를 가정하고 element potential method 를 통해 

아래와 같이 바꿔 쓸 수 있다 (Camberos et al., 2001). 
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𝑌CO2 = exp [−
𝑔̂𝑖(𝑇, 𝑃0)

𝑅𝑇
+

∑ 𝜆𝑗𝜂𝑗𝑖

𝑅𝑇
− ln(𝑃/𝑃0)] 

따라서 이산화탄소의 질량 방정식은 다음과 같이 표현할 수 

있다. 

𝑚̇CO2 = 𝑚̇CO2,PROP + 𝑚̇CO2,AUX + 𝑚̇CO2,GCU

=  𝑌CO2,engine[𝑚̇GAS,PROP + 𝑚̇GAS,AUX]

+  𝑌CO2,GCU𝑚̇GAS,GCU 

여기서 𝑌CO2,engine 은 연료 조성, 유입 가스 온도, 압력 및 

사용되는 엔진의 기하학적 특성(예: 2 행정 엔진의 압축비)에 따라 

달라진다.  

본 논문에서는 Matlab 인터페이스로 작성된 코드를 사용하여 

Cantera 소프트웨어 라이브러리를 실행하고 대상 혼합물의 평형 

조성을 분석했다. 앞서 서술한 것처럼 이산화탄소의 계산은 엔진 

연소의 열역학적 상태에 따라 달라진다. 가스 소각시스템은 주로 

상압에서 BOG 을 연소하지만, 추진 엔진 및 보조 엔진에서는 

연료가 가압 및 가열 상태에서 연소된다. 아래 표는 운동 

시뮬레이션을 위한 연소실의 열역학적 상태를 요약한 것이다. 

Table 2. Thermodynamic state of the combustion chamber. 

 
Pressure Temperature Air-excess ratio 

GCU 1 bar 300.4 K 1.1 

Engine 32 bar  470.9 K 1.0 
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엔진의 유입 조건은 공정흐름도에서 탐색된 공기/연료 혼합 

조건으로 자동 업데이트 된다. 이 때 공기와 연료는 일정한 

엔탈피와 압력에서 혼합된다. 가스 소각 시스템에서의 연소는 정압 

(constant pressure) 조건이 적용되었고, 엔진에서의 연소는 정체적 

(constant volume) 조건이 적용되었다. 연소 후 생성된 가스 상태와 

이산화탄소 농도는 평형 조건에 의해 결정된다. 일반적인 압축비, 

즉 높은 연소 압력에서는 순반응 (CO + O → CO2) 이 촉진되어 

연소후 생성 가스의 이산화탄소를 증가시킨다. 반면에 과도한 

압축이 일어날 경우 연소 온도를 증가시켜  분자간 충돌과 가스 

생성물의 분리를 증가시킨다. 이러한 현상 역시 시뮬레이션 

코드에서 고려되었다.  연소 중에는 화염 복사 (flame radiation) 및 벽 

확산 (wall diffusion) 으로 인한 열 손실이 없다고 가정하였고 

배기가스 재순환 (EGR, exhaust gas recirculation) 은 고려하지 않았다. 

이상 기체 및 연소의 열역학 데이터는 Burcat 의 데이터베이스를 

참조했다 (Burcat, 2021). 다양한 온도에서 열역학적 특성(비열, 

엔탈피, 엔트로피 등)을 계산하기 위해 NASA 9-coefficient 다항식을 

적용하여 계산했다 (McBride et al., 2002). VCS (Villars-Cruise-Smith) 

stoichiometric 알고리즘을 통해 element potential minimization 의 

평형상태를 풀어냈다 (Wong, 2001). 

 

 

 

 

3.4. 최적화 
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천연가스 운반선의 재액화 공정은 앞서 서술한 것과 같이 

넓은 온도 구간을 냉각해야 하며, 또한 과도한 설비 투자는 

시스템의 장점을 훼손하는 결과를 초래할 수 있다. 따라서 에너지 

효율성 및 비용에 대한 최적화가 필요하다.  

본 논문에서는 에너지 효율 및 경제성에 대한 최적화를 유전 

알고리즘 및 PSO (Particle swarm optimization) 알고리즘을 적용하여 

진행했다. 유전 알고리즘 (GA, Genetic algorithm) 은 1975 년 John 

Holland 가 제안한 자연 진화 과정을 모방한 전역 최적화 (global 

optimization) 기술이다. 이는 가능성을 가진 해들을 점차 변형함으로 

세대를 거듭할 수록 점점 더 높은 가능성을 가진 해들을 만들어 

낸다. 이러한 방식을 가졌기에 최적화가 진행될 수록 정답에 가까워 

지게 되지만, 일정 수준 최적화가 진행되거나, 해가 특정 범위에 

들어오게 된다면 알고리즘을 종료하게 된다. 따라서 찾은 해에 대한 

검증이 필요하며 본 논문에서는 이를 위해 PSO 알고리즘을 

적용했다.  

PSO 는 군집 기반 최적화의 한 방법론으로 후보 솔루션을 

기반으로 하는 미분 없는 (derivative-free) 확률론적 알고리즘이다 

(Marini and Walczak, 2015; Rios and Sahinidis, 2013). 경사하강법과 같은 

방법론에서는 함수의 기울기를 따라 최적해를 찾아가는 반면, PSO 

와 같은 군집 기반 최적화는 주어진 법칙과 각 후보 솔루션들이 

갖고 있는 정보를 조합하여 최적해를 찾아간다. 따라서 계산량이 

다른 방법에 비해 많다는 단점이 존재하지만, 각 후보 솔루션들의 

정보를 조합하며 최적화를 진행하기 때문에 하나의 후보 솔루션이 
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지역 최적점에 매몰되더라도 전체적으로는 전역 최적점에 수렴할 

수도 있다는 장점이 있다.  

본 논문에서는 위의 두 방법을 적용하여 최적화를 진행했으며, 

각 공정 별 변수 및 제약조건, 목적함수는 4 장에서 자세히 다루겠다. 

 

 

 

4. 재액화 공정 평가 

4.1. 고압가스분사 엔진의 자가재액화 공정 

 

본 장에서는 고압 가스 분사 엔진을 탑재한 천연가스 

운반선의 재액화 시스템을 줄-톰슨 사이클을 이용한 자가 재액화 

공정을 기반으로 설계하여 최적 설계안을 제안한다. 먼저, 

재액화공정이 없는 추진 시스템을 모사한 후 연간 운영비를 

추산하여 기준 케이스로 설정한 뒤, 줄-톰슨 사이클 기반의 재액화 

공정의 연간 비용을 추산하여 비교한다. 공정 설비의 투자비와 

운영비는 장비의 크기와 소모량을 기반으로 3.3 에서 서술한 방식에 

따라 추산한다. 여러가지 설계안에 대해 3.4 에서 서술한 최적화 

방식에 따라 연간 총 비용을 최소화하는 최적점을 찾는다. 또한 

비용 추산에 큰 영향을 끼치는 요소 중 하나인 천연가스의 가격에 

대한 민감도 분석을 수행하여 재액화 공정의 경제성을 평가한다. 
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4.1.1. 연료 공급 시스템 

 

추진 시스템에는 발전용, 추진용의 두 가지 유형의 엔진이 

탑재되었다고 가정했다. 보조 엔진 (발전용 엔진) 은 DFDE 타입 

엔진으로 가정했으며, 주 엔진 (추진용 엔진) 은 HP 엔진 (고압 

가스 분사 엔진) 으로 가정했다. 따라서 아래 그림에서 볼 수 

있듯이 연료 공급 시스템에는 압력 사양이 다른 두 갈래의 가스 

연료 스트림이 각 엔진으로 공급된다. 먼저 저장탱크에서 생성된 

BOG 는 첫 번째 압축기 (K-1) 으로 유입된다. 압축기 유입 

스트림인 B1 의 온도가 극저온이고 이로 인해 압축기 후단 스트림인 

B2 의 온도가 충분히 낮은 관계로 따로 냉각기를 필요로 하지 

않는다. 이후 엔진의 요구 유량을 제외한 나머지 유량은 GCU 로 

보내어 소각한다. 나머지 BOG 는 두 번째 압축기 (K-2) 에서 압축된 

후 냉각기 (IC-1)을 통해 45 도로 냉각된다. 중간 압축된 BOG (B6) 

는 스트림 B7, B8 으로 나누어져 각각 보조 엔진과 주 엔진으로 

공급된다. 주 엔진으로 공급되는 B8 스트림의 경우 압축기 (K-3, K-4, 

K-5) 와 냉각기 (IC-2, IC-3, IC-4) 를 거쳐 엔진의 요구 압력에 맞게 

압축된다. 만일 생성된 BOG 로 연료 요구량을 맞추지 못할 경우 

탱크에 저장되어 있는 액화천연가스를 추출하여 펌프 (LNG pump) 

와 열교환기 (LNG vaporizer) 를 통해 추가 연료를 공급한다. 이를 

기준 시스템이라 명명한다. 
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Fig. 7. Process flow diagram for the fuel supply system without BOG re-

liquefaction 

 

 

4.1.2. 재액화 공정 설계 

 

4.1.1 에서 서술한 연료 공급 시스템을 수정하여 자가 재액화 

공정을 설계했다. 연료 공급을 위해 고압 압축을 한 BOG 를 

추출하여 줄-톰슨 사이클에서 냉매로 사용하는 방식의 공정으로, 

아래 그림과 같이 4 단 압축된 후의 스트림 (B16) 을 극저온 

열교환기 (CHE) 로 보낸다. 열교환기에서 냉각된 BOG (R2) 는 줄-

톰슨 밸브 (VLV-1) 에서 감압된다. 이후 스트림 R4 는 상분리기 

(phase separator) 에서 액체 (R5) 와 기체 (R7) 로 상분리가 된다. 

스트림 R5 는 탱크에 주입하기 적합한 압력으로 또 다른 줄-톰슨 

밸브 (VLV-2) 에서 감압된 후 저장 탱크로 유입된다. 스트림 R7 은 

줄-톰슨 밸브 (VLV-3) 에 의해 추가로 갑압되어 저장 탱크에서 

발생한 BOG (B1) 와 동일한 압력으로 맞춰진다. 이후 두 스트림은 

혼합되어 열교환기 (CHE) 에서 냉열을 공급한다. 이 공정을 JT 
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process 라고 명명한다. 기준 시스템과 달리 압축기 K-1 의 입구 

스트림은 혼합 스트림 (B2) 이 열교환기 (CHE) 에서 냉열을 

공급하는 역할을 하기에, 극저온 온도를 갖지 않을 수도 있다. 

따라서 BOG 재액화 공정이 함께 구성된 연료 공급 시스템은 

첫번째 압축기 후단에 냉각기 (IC-1) 가 필요하다. 그러나 압축기 K-

1 의 출구 온도가 냉각기의 출구 온도와 같거나 낮으면 냉각기는 

시스템의 경제성 평가에서 제하였다.  

고압 BOG (R2) 의 감압 과정을 줄-톰슨 밸브 (VLV-1) 와 함께 

극저온 액체 터빈 (LT) 을 함께 사용하여 설계한다면 설계도를 

다양화 할 수 있다. 이 때 극저온 액체 터빈에서 큰 폭의 감압을 

진행한다면 출구에서 증기가 생성되어 장비의 고장을 초래하므로, 

줄-톰슨 밸브와 함께 설계하였다. 액체 터빈을 함께 설치하는 

설계도는 장비가 추가되어 비용이 증가하지만, 스트림 R2 가 감압 

과정에서 등 엔트로피 팽창을 하도록 하여 줄-톰슨 밸브만을 통해 

감압할 때 보다 (즉, 등 엔탈피 팽창을 할 때 보다) 더 낮은 온도로 

냉각이 가능하며 출구 스트림의 기체 분율 (vapor fraction) 을 줄일 

수 있다. 따라서 상분리기를 통해 더 많은 양의 액체 (LNG) 를 

생성할 수 있으며 시스템 상에서 냉매로 사용되는 기체의 온도를 

더 낮추어 더 많은 양의 냉열을 사용할 수 있다. 게다가 액체 

터빈은 압력 에너지를 일로 변환하여 연료 공급 시스템의 

압축기에서 소모하는 전력을 일정부분 충당할 수 있다. 따라서 본 

연구에서는 액체 터빈을 재액화 공정에 사용하는 것을 총 연간 

비용을 줄일 수 있는 옵션으로 고려하였으며, 이를 LT-JT 

시스템이라 한다. 
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Fig. 8. Process flow diagram for the fuel supply system with the LT 

process (the LT-JT process is indicated by the dotted equipment LT). 

 

 

상분리기 후단에서 생성된 기체 스트림 (R8) 은 저장탱크에서 

생성된 BOG 에 비해 훨씬 낮은 온도를 갖는다. 이전 방식의 설계는 

R8 의 저온 에너지를 활용하지 않고 BOG (B1) 과의 혼합하며 이는 

온도 차로 인한 엔트로피의 발생을 증가시킨다. 이를 개선하기 위해 

아래 그림에서 볼 수 있듯이 두 스트림을 열교환기 (CHE) 로 따로 

유입시켜 냉열을 사용한 다음 후단에서 혼합하는 방식의 설계를 

고안했다. 스트림 R8 의 낮은 온도는 열교환기의 LMTD (log mean 

temperature difference) 를 증가시켜 엔트로피를 발생시키지만, 이러한 

큰 온도차이는 열교환 면적을 줄일 수 있어 열교환기의 비용을 

줄일 수 있다. 또한 열교환기 배출구의 두 저온 스트림은 거의 

동일한 온도를 가지므로 믹서 (MIX-1) 에서의 엔트로피 생성을 줄일 

수 있다. 이러한 방식의 설계를 LP mix LT-JT 시스템이라 하며 아래 

그림과 같다. 
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Fig. 9. Process flow diagram for the fuel supply system with the LP mix 

LT-JT process. 

 

LP mix LT-JT 시스템에서 적용한 믹서의 위치를 열교환기 

후단으로 옮기는 설계는 상분리기의 기체 생성물 (R7) 은 줄-톰슨 

밸브 (VLV-3) 에서 대기압 근처의 스트림 B1 의 압력과 비슷한 

수준으로 감압해야 한다. 대안으로, 열교환기 후단 스트림 (R9) 을 

기존보다 높은 압력으로 유지한다면 1 단 압축을 거친 스트림 (B6) 

와 혼합할 수 있다. 이 구성을 IP mix LT-JT 시스템이라 하며 아래 

그림과 같다. 압축기 K-1 및 냉각기 IC-1 을 우회하기 때문에 

투자비와 운영비 모두를 절감할 수 있다는 장점이 있다. 
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Fig. 10. Process flow diagram for the fuel supply system with the IP mix 

LT-JT process. 

 

위 시스템과 동일한 원리를 적용하여 열교환기에서 가열된 

스트림 (R9) 을 고압 BOG 스트림 (B10) 과 혼합하여 압축기와 

냉각기 두 단계를 우회할 수 있다. 이러한 컨셉의 설계를 HP mix 

LT-JT 시스템이라 하며 아래 그림과 같다. 스트림 R9 가 세번째 

또는 네번째 압축기 (K-3 또는 K-4) 의 BOG 스트림과 혼합되는 

경우 VLV-1 의 후단 압력이 40 bar 이상으로 제한된다. 이 경우 줄-

톰슨 밸브에서 기체가 생성되지 않으며 이는 LT-JT 시스템과 

동일한 컨셉을 갖게 된다. 따라서 3 단 이상의 압축기를 우회하는 

컨셉은 본 연구에서는 고려하지 않았다. 
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Fig. 11. Process flow diagram for the fuel supply system with the HP 

mix LT-JT process. 

 

위 냉열을 이용한 세 가지 설계안의 경우 감압 과정에서 액체 

터빈이 없는 경우도 함께 고려해서 비교분석을 수행했다. 이를 LP, 

IP 그리고 HP mix JT 시스템 이라 한다. 이 비교 분석을 통해 증기 

터빈이 재액화 공정에 미치는 영향을 함께 분석한다. 

 

 

 

 

4.1.3. 설계 상세 조건 

 

본 논문에서는 연료 공급 시스템과 재액화 공정에 대한 

설계를 진행했다. 따라서 천연가스 저장탱크, 가스 소각 시스템, 

엔진 등과 같은 다른 하위 시스템은 고려하지 않았다. 연료 공급 

시스템은 상용 소프트웨어인 Aspen HYSYS V9 를 사용하여 모델링 

및 시뮬레이션을 진행했다. 본 연구에서는 탄화수소 혼합물인 BOG 
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를 고압, 저온 상태에 이르기까지 모사하므로 이에 적합한 

상태방정식인 Peng-Robinson 상태방적식을 적용했다. 모델링 

과정에서 장비에서의 열 손실이 없다고 가정했지만, 실제 장비들의 

경우 공정 장비들이 극저온 상태에서 작동되는 관계로 약간의 열 

손실이 발생할 것이며, 이로 인해 일정 수준의 오차가 생길 수도 

있다. 장비에 대한 기타 상세 조건은 아래 표에 나타내었다.  

 

Table 3. Design parameters for the fuel supply system. 

Parameters Unit Value 

Compressor efficiency adiabatic % 75 

Liquid expander 

efficiency 

adiabatic % 
75 

Intercooler outlet 

temperature 

°C 
45 

Intercooler ∆p bar 0.5 

Heat exchanger ∆Tmin °C 3 

Heat exchanger ∆p bar 0.03 - 1 

 

저장 탱크에 저장된 액화천연가스의 조성은 EU 시장에서 

제시한 총 발열량을 만족하는 조성으로 가정하였으며, 자세한 저장 

조건은 아래 표와 같다. 

 

Table 4. The conditions of the stored LNG. 

Parameters Unit Value 

LNG composition   

  Nitrogen mol % 0.37 

  Methane mol % 95.89 

  Ethane mol % 2.96 

  Propane mol % 0.72 
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  n-Butane mol % 0.06 

LNG temperature °C -161.80 

LNG pressure bar 1.06 

LNG density kg/m3 437.89 

BOR vol % / day 0.1 

 

연료 공급 시스템에 공급되는 BOG 는 연결된 파이프 라인을 

통한 열 누출 및 압력 강하로 인해 저장된 액화 천연가스 보다 

높은 온도와 낮은 압력을 가지는 것으로 가정했으며, 자세한 정보는 

아래 표와 같다. 

 

Table 5. The conditions of BOG from the storage tank. 

Parameters Unit Value 

BOG composition   

  Nitrogen mol % 0.48 

  Methane mol % 99.49 

  Ethane mol % 0.03 

BOG temperature °C -120.00 

BOG pressure bar 1.03 

 

저장 탱크에서 발생하는 BOG 의 양을 추산하기 위해 증발율 

(BOG, boil-off rate) 계산이 필요한데, 이는 주변 온도, 저장 탱크의 

재질과 두께 및 사이즈 정보, 선박의 운동 등과 같이 복잡한 

정보들로 구성된 함수이기 때문에 포괄적인 CFD 모델이 필요하다. 

또한 액화천연가스 내의 가벼운 조성들이 항해 중 지속적으로 

기화되어 결국에는 무거운 탄화수소가 풍부한 조성으로 변화할 

것이다. 저장된 천연가스의 시간에 따른 조성 변화를 weathering 

프로세스라 하며, 이는 기화 메커니즘에도 영향을 미치므로 BOG 의 
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양과 조성에 영향을 끼친다. 이와 관련하여 많은 선행연구들이 

수행되었으며, 하루 저장된 천연가스의 0.08 에서 0.15 vol % 가 

증발한다는 연구 결과가 있다. 따라서 본 논문에서는 BOR 을 0.1 

vol %/day 로 가정하였으며, 시간당 발생하는 BOG 의 양은 아래 

식과 같이 계산할 수 있다. 

𝒎̇𝐁𝐎𝐆 = 𝒓𝐁𝐎𝐑 × 𝑽𝐭𝐚𝐧𝐤 × 𝑳𝒗𝐭𝐚𝐧𝐤 × 𝝆𝐋𝐍𝐆 

여기서 𝒓𝐁𝐎𝐑은 증발율, 𝑽𝐭𝐚𝐧𝐤는 저장 탱크의 총 부피, 𝑳𝒗𝐭𝐚𝐧𝐤는 

탱크의 액체 수위, 𝝆𝐋𝐍𝐆는 액화천연가스의 밀도이다. 본 연구에서는 

170,000 m3 (new conventional size) 의 멤브레인형 저장탱크를 가진 

대형 천연가스 운반선을 고려하였으며, 탱크의 95 vol % 가 화물로 

채워져 있다고 가정했다. 이에 따라 계산한 결과, 2946.5 kg/h 의 

BOG 가 항해 중에 생성되는 것으로 가정했다. 시뮬레이션 

모델에서는 저장탱크에 균일한 열 유입이 있다는 것으로 가정했다. 

두 대의 DFDE 발전기 엔진이 50 % 부하에서 작동되어 4000 

kW 의 전력을 생산하여 천연가스 운반선에 공급한다. 이를 위해 

필요한 연료량을 계산하기 위해 SFOC (specific fuel oil consumption) 을 

7671 kJ/kWh 으로 가정했다. 추진 엔진의 경우 Man Diesel & Turbo 

사의 5G70 모델을 적용하여 평균 속도를 내기 위한 9938 kW 의 

동력을 생산하기 위한 필요 연료량을 계산하기 위해 SFOC 값을 

6280 kJ/kWh 로 가정했다. 전력 생산 및 추진에 필요한 연료 

요구량은 아래 식과 같이 계산했다. 

ṁfuel =
𝑃engine × 𝑆𝐹𝑂𝐶engine

𝐿𝐻𝑉fuel
 

 여기서 𝑷𝐞𝐧𝐠𝐢𝐧𝐞  및 𝑺𝑭𝑶𝑪𝐞𝐧𝐠𝐢𝐧𝐞  은 엔진의 전력 요구량 및 

엔진의 SFOC 값이며, 𝑳𝑯𝑽𝐟𝐮𝐞𝐥  은 연료로 공급되는 BOG 의 

저위발열량 (LHV, lower heating value) 이다. 기준 시스템과는 달리, 
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재액화 공정이 탑재된 경우 재순환하는 BOG 와 재액화율에 의해 각 

엔진으로 공급되는 BOG 의 조성이 달라지고, 이에 따라 저위발열량 

값이 차이가 난다. 

재액화된 BOG 는 2.5 bar 의 압력으로 팽창되며, 2 상 스트림은 

저장 탱크로 회수된다. 따라서 기체 생성물은 저장탱크에서 발생한 

BOG 와 혼합되어 연료 공급 시스템으로 공급된다. 가스 소각 

시스템에서 소각하는 BOG 의 경우 파이프라인의 압력 강하 등을 

고려해 3.5 bar 의 압력을 맞춰 공급된다. 아래 표는 본 논문에서 

적용한 연료 및 재액화 BOG 에 대한 기타 조건을 나타낸다. 

Table 6. Specifications of the products. 

Parameters Unit Value 

DFDE fuel temperature °C 45 

DFDE fuel pressure bar 11.5 

DFDE fuel mass flow 

ratea 
kg/h 621 

ME-GI fuel 

temperature 
°C 45 

ME-GI fuel pressure bar 300 

ME-GI fuel mass flow 

ratea 
kg/h 1262 

Re-liquefied BOG 

pressure 
bar 2.5 

BOG pressure for GCU bar 3.5 

 

천연가스의 가격은 5 USD/MMBTU (1 MMBTU = 1055 MJ) 로 

가정하였고 운반선의 항로는 미국에서 스페인으로 가정했다. 

천연가스의 가격은 가스 소각 시스템에서 소각된 BOG 의 경제적 

손실을 계산하는데 사용된다. 손실된 BOG 의 양은 운반선의 항해 
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상황에 따라 달라진다. 항해 중 BOG 는 엔진에 요구 연료량을 

공급한 뒤 나머지는 가스 소각 시스템에서 태워진다. 수입 

터미널에서 화물을 하역하는 과정에서는 추진 엔진은 정지된 

상태이고 보조 엔진만 가동되며, 남는 BOG 는 소각한다. 아래 표는 

연간 BOG 의 손실량을 추정하기 위해 본 논문에서 가정한 항해 

일정이다. 

Table 7. The voyage schedule of the LNG vessel. 

Parameters Unit Value 

Voyage speed kts 15.5 

Voyage d/cycle 12 

Unloading d/cycle 0.5 

Number of cycle cycle/yr 12 

 

3.2 에서 서술한 경제성 평가 방법론에 따라 기준 연료 공급 

시스템 및 재액화 공정의 비용을 추산하였으며, 3.4 에서 서술한 

최적화 방법론에 최적화를 진행했다. 최적화는 아래 식과 같이 변수 

x 에 따라 연간 비용 (TAC) 를 최소화하기 위해 수행했다. 

min
𝐱

𝑓(𝐱) = 𝑇𝐴𝐶 

subject to    Δ𝑇min,CHE ≥  3 

                       Δ𝑝VLV−1 ≥  0 

                       𝑥LT,out
vap

≤  0.05 

                       1.5 ≤ 𝑃𝑟K−5 ≤  4 

                              𝐱𝑳𝑩 ≤ 𝐱 ≤ 𝐱𝑼𝑩 

첫 번째 압축기의 출구 압력은 가스 소각 시스템으로 

보내지는 BOG 의 요구 압력인 3.5 bar 를 충족하도록 고정했다. 두 

번째 및 다섯 번째 압축기의 배출 압력은 보조 엔진 및 추진 
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엔진의 요구 압력을 맞추도록 설정했다. 세 번째 및 네 번째 

압축기의 압축비는 1.5 에서 4 사이의 값을 가지도록 했다.  

재순환하는 BOG 의 예냉각 온도와 줄-톰슨 밸브 (VLV-1) 의 

출구 압력도 변수로 설정했다. 또한, 가스 소각 시스템으로 

보내지는 BOG 의 유량은 액화 설비의 용량에 영향을 끼치는 

요인으로 이 역시 변수로 설정했다. 변수의 상한은 기준 

시스템에서의 가스 소각 시스템 유량을 최대로 설정하였다. 재액화 

공정에 액체 터빈이 포함되어 있는 경우, 출구 압력 역시 최적 

변수로 설정했다. 이 경우 출구 스트림의 기체 분율을 기계의 성능 

저하를 막기위해 0 으로 제한하였다. 액체 터빈과 줄-톰슨 밸브 

사이의 압력 상하를 두기 위해, 밸브의 압력 차가 0 보다 크게 

유지되도록 제한했다. 

재순환되는 BOG 의 압력과 예냉각 온도는 줄-톰슨 사이클에서 

공정의 성능에 영향을 끼치는 주요 변수들이다. 줄-톰슨 사이클에서 

밸브에서의 팽창을 통한 냉각 효과를 얻기 위해서는 줄-톰슨 계수 

(단위 압력 강하 당 온도 변화) 가 양수가 되어야 한다. 이 계수는 

줄-톰슨 밸브의 입구 온도와 밸브 전/후의 압력에 의해 영향을 

받으므로, 이를 최대화 하는 방향으로 설계했다. 줄-톰슨 계수가 

커질수록, 더 적은 압력 강하로 큰 냉각 효과를 얻을 수 있으며, 

이는 BOG 의 부스팅 압력을 감소시켜 압축기에서의 전력 소모를 

줄일 수 있다. 또한, 극저온 열교환기의 경우 최소 온도 차 

(minimum temperature difference) 를 3 K 로 제한하였다. 
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4.1.4. 시스템 평가 

 

본 장에서는 4.1.2 에서 서술한 공정들에 대한 시뮬레이션 및 

최적화 결과를 비교분석한다. 아래 표들은 최적화 변수의 범위 및 

그 결과를 나타낸 것으로, 이를 통해 재액화 공정의 설치를 통해 

경제적 이득을 얻을 수 있음을 알 수 있다. 재액화 공정 설비의 

설치로 인해  투자비 (TCI) 는 2.34 MUSD 가 증가하지만, 연간 비용 

(TAC) 은 기준 시스템에 비해 9.4 % 감소한다. 따라서 천연가스의 

가격이 5 USD/MMBTU 인 경우 연료 공급 시스템과 재액화 공정을 

함께 설치하면 기준 시스템에 비해 비용 절감을 할 수 있으며, 이에 

따른 투자 회수 기간 (payback time) 은 5.6 년 이다. 

재액화 설비의 추가와 재순환하여 늘어난 유량 때문에 

증가하는 압축기의 전력 소모로 인해 연간 투자비 (ATCI) 와 연간 

운영비 (ATOC) 는 기준 시스템 대비 두 배 이상 증가했다. 주된 

원인을 살펴보면 압축기의 용량이 늘어난 것과 열교환기의 

설치였다. 그러나 재액화 공정을 통해 항해 중 가스 소각 

시스템에서 태워지는 BOG 을 거의 모든 부분을 회수할 수 있었다. 

이에 따라 재액화 공정은 하역 시에만 BOG 의 손실이 발생한다. 

따라서 가스 소각 시스템을 통한 BOG 의 손실을 91.7 % 감소하여 

연간 투자비와 연간 운영비의 증가에도 불구하고 경제적 이익을 

얻을 수 있었다. 

항해 중 가스 소각 시스템의 유량이 줄어든다는 것은 또한 

배기가스의 유해물질 배출을 감소시킨다. 이는 즉 재액화 시스템의 

설치를 통해 최근 심화된 환경 규제를 비교적 쉽게 만족 시킬 수 

있음을 의미한다. 
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재액화 공정의 재액화율이 아래 표에서 나타난 것과 같이 

1 보다 작은 값을 나타낸다. 상대적으로 낮은 재액화율은 가스 소각 

시스템에서의 BOG 손실을 막기 위해 전량을 재액화 할 필요는 

없다는 것을 의미한다. 그 결과 설비의 용량을 줄일 수 있고 이는 

연간 비용의 감소로 이어졌다. 

공정 간의 비교를 하자면, 액체 터빈을 설치한 공정이 줄-톰슨 

밸브 만으로 이루어진 공정에 비해 연간 비용이 적게 들었다 (HP 

mix LT-JT 제외). 액체 터빈의 설치를 통해 약 2.4 % 의 비용을 줄일 

수 있었는데, 이는 압축기의 전력 소모 감소와 열교환기의 크기 

감소에 의한 것이었다. 아래 표와 같이 액체 터빈을 팽창시 함께 

사용한 경우 줄-톰슨 밸브 만을 이용한 경우에 비해 재액화율이 

높게 나타났다. 재액화율이 높다는 것은 상분리기 후단의 기체 

생성율이 적다는 것을 의미하며, 이는 곧 재순환 유량의 감소로 

모든 장비들의 용량을 줄일 수 있다. 이에 따라 연간 투자비 및 

연간 운영비가 줄어들었다. 또한 액체 터빈의 전력 생산 역시 적은 

양이지만 운영 비용을 줄이는 데 기여를 했다. 

주목할 만한 점은 액체 터빈을 함께 설치한 경우 LMTD (log 

mean temperature difference) 값이 증가했다는 것이다. LMTD 값이 

증가할 경우 엔트로피 생성이 유발되어 공정의 열역학적 효율을 

낮추지만, UA 값과 열교환기의 장치비를 감소시킨다. 요약하자면, 

액체 터빈을 함께 설치하는 경우 줄-톰슨 밸브만 설치된 경우에 

비하여 단위 천연가스 액화당 전력 소모량이 같거나 낮으며, 이는 

LMTD 값이 증가했을 지라도 열역학적 효율을 개선할 수 있다는 

것을 의미한다. 
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액체 터빈을 함께 설치한 경우를 자세히 살펴보자면, LP mix 

LT-JT 공정이 LT-JT 공정에 비해 연간 비용에서 약간의 비용이 

절감되었다. LT-JT 공정의 경우 탱크의 BOG 와 상 분리기의 기체 

생성물의 혼합은 스트림의 큰 온도 차이로 인해서 믹서 (MIX-1) 

에서 엔트로피 생성을 유발한다. 대조적으로, LP mix LT-JT 공정은 

열교환기를 통과한 후 두 개의 저온 스트림을 혼합하는 방식으로, 

열교환기 후단에서 두 스트림은 거의 동일한 온도를 가지며 이로 

인해 엔트로피 생성이 감소한다. 억제된 엔트로피 생성으로 인해 

압축기의 전력 소모 감소가 비용 차이를 가져왔다고 해석된다.  

IP mix LT-JT 공정 역시 LT-JT 공정에 비해 연간 비용을 

절감할 수 있다는 결과가 나타났다. 앞서 4.1.2 에서 서술했듯이 상 

분리기 후단의 기체 생성물이 첫번째 압축기를 우회하여 두번째 

압축기로 유입된다. 이 간단한 수정으로 인해 첫 번째 압축기의 

설계 용량이 줄어들면서 비용을 줄일 수 있었던 것으로 보인다.  

다른 LT 기반 공정들과는 다르게, HP mix LT-JT 공정은 LT-JT 

공정에 비해 연간 비용이 오히려 더 늘어났다. 아래 표에서 볼 수 

있듯이 두 스트림의 혼합 위치가 비교적 고압으로 옮겨지면서 팽창 

압력이 12 bar 로 설정되었다. 이로 인해 상 분리기 후단의 기체 

생성물이 줄어들어 재액화율이 0.97 까지 올라갔다. 결과적으로 

이는 상 분리기에서 기체 스트림이 없는 LT-JT 공정과 거의 

동일하게 설계되지만, 오히려 두 번째 압축기의 토출 압력으로 줄-

톰슨 팽창의 압력이 지정되면서 전력 소비량의 증가와 함께 연간 

비용이 늘어난 것으로 해석된다. 

LP 및 IP mix LT-JT 공정에 적용된 설계는 팽창 과정에서 액체 

터빈이 없을 경우에도 비용적인 측면에서 유리함을 보였다. 액체 
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터빈이 없이도 기본 JT 공정에 비해 연간 비용이 줄어들었으며 IP 

mix JT 공정은 LT-JT 시스템과 거의 유사한 투자 회수 기간을 갖는 

것으로 나타났다. 따라서 만약 액체 터빈에 대한 사용이 여의치 

않은 경우에는 IP mix JT 공정이 비슷한 성능을 내는 대안이 될 수 

있을 것으로 보인다. 

 

 

 

Table 8. Bounds for the decision variables and the best solutions 

obtained. 

Variable Unit LB UB 

Optimal value 

Reference JT 
LT-

JT 

LP 

mix 

LT-JT 

IP mix 

LT-JT 

HP 

mix 

LT-JT 

𝑚̇GCU kg/h 0.0 1070.4 1070.4 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 

PrK-3 - 1.5 4.0 3.8 3.9 3.8 3.9 3.9 3.9 

PrK-4 - 1.5 4.0 3.1 3.1 3.1 3.2 3.1 3.3 

pR3 bar 5.0 60.0 - - 7.9 7.7 8.7 12.0 

pR4 bar 2.5a 20.0 - 2.5 2.5 2.5 4.0 12.0 

TR2 °C -122.0 -60.0 - -119.6 -120 -120.2 -117.4 -117.2 

 

a4.0 for the LP mix LT-JT process and 12.0 for the HP mix LT-JT 

process 

 

Table 9. Optimization results with process performance parameters. 

  Unit Reference JT LT-JT 
LP mix 

LT-JT 

IP mix 

LT-JT 

HP mix 

LT-JT 

Liquefaction ratioa - - 0.75 0.80 0.80 0.83 1.00 

𝑚̇LNG kg/h - 1063.34 1063.66 1063.71 1063.33 1063.90 

𝑚̇GCU kg/h 1070.42 0.00 0.00 0.00 0.000 0.00 

𝑃comp kW 511.09 1097.41 1071.05 1068.47 1055.01 1089.41 

𝑃LT kW - 0.00 8.81 8.78 8.83 9.21 
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Specific powerb kWh/kg - 0.46 0.44 0.44 0.44 0.46 

MCH  

Cold duty kW - 268.47 251.67 250.80 253.48 252.76 

UA MW/°C - 26.55 21.20 21.18 20.41 22.80 

LMTD °C - 10.11 11.87 11.84 12.42 11.09 

∆𝑇min °C - 3.52 3.34 3.41 4.78 3.00 

ATCI 

Compressor $/yr 234161 421747 414256 413520 409664 419480 

LT $/yr - - 4102 4084 4113 4326 

MCH $/yr - 75305 68415 68385 67358 70511 

Intercooler $/yr 4600 16933 16525 16488 16340 16684 

Separator $/yr - 15694 15694 15694 15693 15691 

Total $/yr 238761 529680 518991 518171 513168 526692 

ATOC 

Otherc $/yr 134159 297626 289315 288864 289037 312621 

Net power $/yr 226055 485385 469828 468703 462724 477770 

Intercooler  $/yr 2100 6857 6648 6633 6560 6791 

Total $/yr 362314 789867 765791 764199 758321 797183 

BOG loss $/yr 948686 78834 78834 78834 78834 78834 

TAC $/yr 1549761 1398382 1363616 1361204 1350323 1402709 

 
aLiquid fraction of the phase separator inlet stream. 
bThe fraction of the total compression power related to recycled BOG 

mass flow rate / the final liquid product entering the storage tank. 
cThe fixed cost, the maintenance cost and the cost for supplies. 

 

Table 10. The optimization result of the LP, IP and HP mix JT 

processes. 

Parameter Unit JT LT-JT 
LT mix 

JT 

IP mix 

JT 

HP mix 

JT 

TAC k$/yr 1398.38 1364.41 1395.72 1379.15 1428.21 

Relative payback 

period 
yr 5.60 5.13 5.56 5.31 6.01 

 

 

4.1.5. 민감도 분석 

천연가스의 가격은 선박의 연료 공급 시스템의 경제성을 

평가할 때 중요한 매개변수 중 하나이다. 연료로 사용하고 남은 
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BOG 를 가스 소각 시스템에서 태우는 것은 화물의 손실로 

고려되며, 손실량을 추산함에 있어 천연가스의 가격이 필요하다. 

천연 가스의 가격이 재액화 공정에 미치는 영향을 측정하기 위해서 

MMBTU 당 2 달러에서 8 달러 까지 가격을 변화시키면서 민감도 

분석을 수행했다. 아래 그림에서 볼 수 있듯이, 기준 시스템의 연간 

비용은 천연가스의 가격에 따라 증가했다. 기준 시스템의 압력과 

온도 등의 운전 조건은 천연가스의 가격에 따라 변하지 않았으며, 

가스 소각 시스템에서 손실되는 BOG 의 비용이 천연가스의 가격에 

따라 변화하여 총 연간 비용에 영향을 끼쳤다. 따라서 기준 

시스템의 경우 공정상 상당한 부분의 BOG 가 소각되기 때문에 

천연가스의 가격에 민감하게 나타났다. 천연가스의 가격이 MMBTU 

당 $2 에서 $8 로 상승하면 총 연간 비용이 두 배 이상 증가한다. 

대조적으로, 재액화 공정이 설치된 경우는 천연가스의 가격에 

보다 덜 민감하게 나타났다. 천연가스의 가격이 MMBTU 당 $2 

에서 $4 로 증가하면서, 총 연간비용 역시 증가하였다. 반면 가격이 

$4 에서 $8 까지는 그 증가 폭이 감소하는 것을 알 수 있었다. 이는 

MMBTU 당 $4  이상의 가격에서는 가스 소각 시스템에서 태워지는 

BOG 의 양이 없기 때문이다. 따라서 위 경우들에서는 BOG 의 

손실이 하역 중에만 발생하며, 상대적으로 천연가스의 가격에 덜 

민감한 것으로 해석된다. 

MMBTU 당 $ 4 이하의 가격에서는 천연가스의 가격이 감소할 

수록 가스 소각 시스템에서 태우는 BOG 의 양이 증가했다. 

소각시키는 BOG 의 증가는 재액화 공정을 통해 회수할 수 있는 

천연가스의 양이 줄어듦을 의미한다. 따라서 천연가스의 가격이 $ 4 

아래일 경우 재액화 공정을 통해 천연가스를 회수하면서 얻을 수 
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있는 경제적 이득 보다 재액화 공정의 장치비 및 운영비가 더 크기 

때문에 재액화 공정을 설치하기 보다는 가스 소각 시스템에서의 

소각이 더 유리하다는 결과가 나타났다.  

MMBTU 당 $4 미만의 가격에서 모든 공정이 천연가스의 

액화를 최소화 시키는 편이 총 연간 비용을 최소화 하는 설계점인 

것으로 결과가 나타났지만, 이들은 모두 기준 시스템에 비해 총 

연간 비용이 증가한 것으로 나타났다. 이는 장비들의 개수가 

많아짐에 따라 발생한 결과로 해석된다. 각 장비들의 용량이 최소화 

되었다고 해도 구매 비용에서의 고정 지출이 없어지는 것은 아니기 

때문에 총 투자비가 증가한다. 또한 유지 보수 등과 같은 기타 

비용들 역시 증가하기 때문에 총 연간 비용이 증가한 것으로 

해석된다. 

천연가스의 가격이 MMBTU 당 $ 4 이상일 때는 재액화 

공정을 설치한 설계가 기준 시스템에 비해 총 연간 비용이 낮음을 

알 수 있다. 가격이 $ 4 일 때는 액체 터빈을 설치한 경우 HP mix 

공정을 제외한 다른 공정들은 기준 시스템보다 경제적인 것으로 

나타났다. 가격이 $ 5 이상에서는 모든 공정들이 기준 시스템에 비해 

경제적으로 유리함을 알 수 있었다. BOG 재액화 공정보다 기준 

시스템의 비용이 높은 것은 천연 가스의 가격에 비례하는 BOG 

손실액 때문이다. 따라서 천연가스의 가격이 MMBTU 당 $4 이상인 

경우 재액화 공정의 설치를 통해 비용을 절감할 수 있다. 

천연가스의 가격이 $4 이상일 때, IP mix LT-JT 공정이 가장 

경제적이고, LP mix LT-JT 공정과 LT-JT 공정이 그 다음인 것으로 

나타났다. JT 공정과 HP mix LT-JT 공정은 총 연간 비용이 유사한 

것으로 나타났으며 다른 공정 설계에 비해 경제적으로 불리한 
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것으로 나타났다. 이는 4.1.4 의 결과가 유사한 경향을 보인다. 

그러나 천연가스의 가격이 MMBTU 당 $2, $3 수준으로 떨어지면 

HP mix LT-JT 공정을 제외하고는 모든 공정이 거의 동일한 총 연간 

비용을 나타냈다. 공정에서 천연가스의 생산량을 최소화 하고 

장비의 크기를 줄이면 각 설계안 별 차이가 줄어들기 때문이다. HP 

mix LT-JT 공정의 경우 제한된 팽창 압력으로 인해 다른 공정들에 

비해 총 연간 비용이 더 큰 것으로 해석된다. 

 

 
Fig. 12. Total annual cost as function of LNG price. 

 

Table 11. The mass flow rates of the LNG product and the BOG sent to 

the GCU for different LNG prices. 

LNG price  

[$/MMBTU] 

Reference JT LT-JT 
LP mix 

LT-JT 

IP mix 

LT-JT 

HP mix 

LT-JT 

𝑚̇LNG 𝑚̇GCU 𝑚̇LNG 𝑚̇GCU 𝑚̇LNG 𝑚̇GCU 𝑚̇LNG 𝑚̇GCU 𝑚̇LNG 𝑚̇GCU 𝑚̇LNG 𝑚̇GCU 
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2 0 1070 40 1030 45 1025 45 1025 45 1025 43 1027 

3 0 1070 63 1007 73 997 75 995 83 987 69 1001 

4 0 1070 1015 55 1064 0 1064 0 1063 0 1064 0 

5 0 1070 1063 0 1064 0 1064 0 1063 0 1064 0 

6 0 1070 1063 0 1064 0 1064 0 1063 0 1064 0 

7 0 1070 1063 0 1064 0 1064 0 1063 0 1064 0 

8 0 1070 1063 0 1064 0 1064 0 1063 0 1064 0 

 

 

 

 

 

4.2. 저압가스분사 엔진의 재액화공정 

 

본 장에서는 저압 가스 분사 엔진을 탑재한 천연가스 

운반선의 재액화 공정에 대한 연구 결과를 서술한다. 재액화 공정은 

외부 냉매의 유무에 따라 NER (no external refrigerant) 공정, SMR 

(single mixed refrigerant) 공정으로 나누어 설계했다. 비교 분석은 

에너지 효율, 경제성, 환경적 영향의 세 가지 측면에서 수행했다. 

에너지 효율은 재액화 공정에서 단위 천연가스를 액화하는데 

소모하는 총 전력을 최소화하는 설계점을 찾는다. 경제성 

분석에서는 재액화 공정의 장치비, 운영비 및 화물의 손실을 

합산하여 구한 총 연간 비용을 목적함수로 하여 이를 최소화 하는 

설계점을 찾는다. 또한 천연가스의 가격에 따른 민감도 분석을 

수행하여 재액화 공정의 경제성 변화를 살펴보았다. 환경 분석의 

경우 추진 엔진, 보조 엔진 및 가스 소각 시스템에서의 이산화탄소 

배출량을 계산하였다. 또한 이를 재액화 공정이 없는 경우와 
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비교하여 재액화 공정의 설치를 통해 이산화탄소 배출량을 얼마나 

줄일 수 있는지 살펴보았다. 

 

 

 

4.2.1. 재액화 공정 설계 

 

아래 그림은 선박의 연료 공급 시스템을 재액화 공정과 

결합한 공정 흐름도를 나타낸 것으로, 4.2 장에서는 아래와 같은 

시스템을 total recycle NER (no external refrigerant) 프로세스라 명명한다. 

이 컨셉의 공정은 천연가스 저장 탱크에서 발생한 BOG 를 냉매로 

사용한다. 저장탱크에서 발생한 BOG (B1) 은 먼저 압축기 (K-1) 

에서 압축되고 냉각기 (IC-1) 에서 냉각된다. 이후 일부는 (B7) 보조 

엔진의 요구 조건 (압력 = 6 bar, 온도 = 45 °C) 에 맞게 압축된 뒤 

공급된다. 가스 소각 시스템에서 연소되는 스트림 (B6) 을 제외한 

나머지 BOG 는 추가 압축을 통해 일부를 추진 엔진의 요구 조건에 

맞춰 (압력 = 16 bar, 온도 = 45 °C) 공급한다 (B14). 나머지는 재액화 

공정의 작동 압력에 맞게 압축된 뒤 재순환된다. 압축기의 출구 

압력 (B16) 은 최적화를 수행할 때 변수로 설정했으며, 상한선을 

압축비가 4 를 초과하지 않도록 64 bar 로 설정했다. 줄-톰슨 팽창을 

하기 전, 재액화 스트림 (R1) 은 열교환기에서 B2 와 R9 스트림과의 

열 교환을 통해 냉각된다. VLV-1 과 VLV-2 에서 줄-톰슨 팽창을 

거친 후, 액화된 BOG 는 저장탱크로 회수되며 기체 생성물은 

저장탱크에서 발생한 BOG 와 합쳐져 다시 공정 설비로 공급된다. 

압축기의 전력 소모를 줄이기 위해 상 분리기에서 발생한 기체 
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생성물은 열교환기에서 냉열을 사용한 뒤 1 단 압축기를 우회하여 

BOG 와 혼합된다. 

 
Fig. 13. Process flow diagram for the fuel supply system with total 

recycle and no external refrigerant for BOG re-liquefaction. 

 

앞서 서술한 total recycle NER 프로세스를 조금 변형하여, 

아래와 같은 partial recycle NER 프로세스를 고안했다. 상 분리기 

후단의 기체 생성물을 재순환 시키는 것이 공정에 어떠한 영향을 

끼치는지 분석하기 위해 아래와 같은 공정을 설계했다. 재액화 

공정에서 상 분리기 후단의 기체 생성물 (R10) 을 재순환하여 

공정으로 합류시키지 않고, 가스 소각 시스템에서 연소시켜 

처리한다. BOG 를 가스 소각 시스템에서 연소시키는 것은 상품의 

손실이지만, 이를 통해 재순환하는 유량을 줄임으로써 장비의 

용량을 줄여 투자비를 줄일 수 있다.  
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Fig. 14. Process flow diagram for the fuel supply system with partial 

recycle and no external refrigerant for BOG re-liquefaction. 

 

외부 냉매를 사용하는 재액화 공정은 아래 그림과 같이 

구성했다. 혼합 냉매를 사용한 사이클은 앞서 서술한 공정들과는 

다르게 냉매의 조성과 온도가 BOG 의 컨디션과는 독립적이다. 외부 

냉매 사이클을 구성하기 위해 별도의 장비가 추가적으로 

필요하다는 단점이 있지만, 재액화 공정 관점에서 좀 더 간결한 

제어가 가능하다는 장점 역시 존재한다. 압축된 BOG (B14) 와 냉매 

(R7) 가 열 교환을 하기 전에, 저장 탱크에서 발생한 BOG 는 

압축되어 보조 엔진 (B8) 과 추진 엔진 (B11) 에 연료를 공급한다. 

연로 공급 시스템의 구성은 앞서 서술한 NER 공정들과 동일하다. 

잉여 BOG (B12) 는 압축기 (K-4) 에서 추가로 압축되고 열교환기로 

유입되기 전 냉각기 (IC-4) 에서 45 °C 로 냉각된다. 피드 가스 

압력이 공정에 끼치는 영향을 분석하기 위해 압축기 K-4 에서 

압축되는 압력의 상한을 각각 16, 40 및 64 bar 로 설정하여 
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시뮬레이션을 수행했다 (16 bar 의 경우 압축기 K-4 를 우회). 혼합 

냉매 사이클은 2 단 압축기 (K-5, K-6) 와 팽창 밸브로 구성하였다. 

열교환기를 통과한 BOG 의 온도는 압축기의 압력 상한선에 따라 

달라지며, 그 결과는 영하 150 °C 에서 130 °C 의 범위이다. 상 

분리기 후단의 기체 생성물 (B18) 의 유량은 냉각과 팽창 후 기체 

분율에 의해 결정되며, 이는 재순환하여 다시 재액화 공정으로 

합류된다. 

 

 
Fig. 15. Process flow diagram for the fuel supply system with SMR cycle 

for BOG re-liquefaction. 

 

 

 

4.2.2. 설계 상세 조건 

 

본 연구에서는 외부 냉매의 유무에 따라 NER 공정 및 SMR 

공정을 모사하여 압축 압력 상한선에 따라 케이스를 나누어 

최적화를 진행했다. 아래 표와 같이 시뮬레이션 케이스를 

구성했으며, 본 장에서는 이후 각 공정을 케이스 번호로 명명하기로 
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한다. BOG 의 압축은 메탄이 풍부한 가스의 액화 에너지를 줄일 수 

있다. 하지만 그 압축 정도에 따라 더 많은 압축기가 필요하게 되며, 

이로 인해 비용의 상승과 공간 배치의 문제가 발생한다. 따라서 본 

연구에서는 BOG 압축 상한선을 다르게 두어 이에 따른 공정의 

영향을 비교 분석하였으며, 6 개의 케이스로 나누어 시뮬레이션을 

수행했다. 각 케이스에 대한 상세 설명은 아래 표와 같다. 

 

Table 12. Classification of simulation cases. 

Case no. 
Process type Maximum feed gas pressure 

1 NER total recycle 64 

2 NER partial recycle 40 

3 NER partial recycle 64 

4 SMR 16 

5 SMR 40 

6 SMR 64 

 

앞서 4.1 에서와 같이 모사는 상용 소프트웨어인 ASPEN 

HYSYS V10 을 통해 수행했다. 본 연구에서는 탄화수소 혼합물인 

BOG 를 고압, 저온 상태에 이르기까지 모사하므로 이에 적합한 

상태방정식은 Peng-Robinson 상태방적식을 적용했다. 아래 표는 본 

연구에서 가정한 BOG 의 조성 및 컨디션을 나타낸 것이다. 

일반적으로 증발된 BOG 의 온도는 저장된 천연가스의 온도인 영하 

약 160 °C 보다 높으며, 또한 증발 가스의 성분은 휘발성이 강한 
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성분들이 우선적으로 증발하기 때문에 저장 탱크에 저장된 

천연가스의 조성과는 차이를 보인다. BOG 의 증발율은 열 유입이 

일정하다는 가정을 통해 0.1 vol %/day 로 가정했다. 

 

Table 13. BOG thermodynamic state and evaporation conditions. 

Parameters 
Unit Value 

BOG property 

  Pressure bar 1.06 

  Temperature °C -120 

BOG Composition  

  Nitrogen mol % 0.48 

  Methane mol % 99.49 

  Ethane mol % 0.03  

BOG generation 

  Boil-off rate vol % / day 0.1  

  Tank Volume m3 170,000 

  LNG Liquidity vol % 0.95 

  LNG Density kg/ m3 437.89 

 

공정 설비의 주요 모사는 아래 표와 같이 진행했다. 주요 

설계는 연료 공급 시스템 및 재액화 공정에 대한 부분으로 압축기, 

열교환기 및 팽창 밸브 등으로 구성되어 있다. 열교환기에서의 압력 

강하는 실제 설비와 유사하게 가정했으며, BOG 의 압축과 팽창 

과정은 non-isentropic 유체를 가정했다. 2 대의 보조 엔진이 50 %의 

부하로 3600 kW 의 전력을 생산한다고 설계했으며, 운전 압력은 6 

bar 로 가정했다. 연료 소모량을 계산하기 위해 엔진 회사에서 
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제공하는 SFOC 값인 7590 kJ/kWh 를 가정했다. 추진 엔진은 2 대의 

11620 kW 엔진이 40 %의 부하에서 운전을 통해 평균 속력을 낼 수 

있도록 설계했다. 운전 압력과 SFOC 값은 마찬가지로 엔진 

회사에서 제공하는 데이터를 참조하여 각각 16 bar 와 7269 kJ/kWh 

로 가정했다.  

 

Table 14. Modeling parameters of the process equipment. 

Parameter 
Unit Value 

Compressor isentropic efficiency % 75 

Intercooler outlet temperature °C 45 

Intercooler ∆P bar 0.5 

Heat exchanger ∆Tmin °C 3 

Heat exchanger ∆P bar 0.03-0.5 

Auxiliary engine power kW 3,600 

SFOCAUX kJ/kWh 7,590 

Propulsion engine power kW 11,620 

SFOCPROP kJ/kWh 7,269 

 

위를 토대로 모사를 진행한 후 3.1 과 3.2 에서 서술한 에너지 

효율 분석 및 경제성 평가 방법론에 따라 목적 함수를 설정한 뒤, 

기준 연료 공급 시스템 및 재액화 공정을 3.4 에서 서술한 최적화 

방법론에 최적화를 진행했다. 최적화는 4.1 에서 서술한 것과 같이 

변수 x 에 따라 목적 함수를 최소화하기 위해 수행했다. 

min
𝐱

𝑓(𝐱) = 𝑆𝑃𝐶, 𝑇𝐴𝐶 

subject to    Δ𝑇min,CHE ≥  3                                     
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                                     𝐱𝐿𝐵 ≤ 𝐱 ≤ 𝐱𝑈𝐵 
 

이 때, 각 최적 변수의 범위는 아래 표와 같다. 

 

Table 15. Bounds for the decision variables. 

Variable Unit LB UB 

𝑚̇𝑔𝑐𝑢 kg/h 0 1030 

Prk-4 - 1.1 4 

Prk-5 - 1.1 4 

Prk-6 - 1.1 4 

T °C -160 -90 

 

 

 

 

4.2.3. 시스템 평가: 에너지 효율 분석 

 

아래 표와 그림은 에너지 효율 최적화를 수행한 결과를 

나타낸다. BOG 재액화율은 (BOG re-liquefaction ratio) 백분율 (%) 

단위로 표시되며, 정상 상태에서 재액화 공정을 통해 회수되는 BOG 

의 비율을 나타낸다. 외부 냉매를 사용하지 않은 경우 (case 1, 2, 3) 

재액화율은 74 % 정도로 다소 낮은 반면, 혼합 냉매를 사용한 경우 

(case 4, 5, 6) 재액화율이 77 % 에서 97 % 로 훨씬 높은 비율을 

보인다. 이는 피드 가스의 압력 상한선을 64 bar 로 제한했기 

때문으로 해석된다. 4.1 에서 연구한 것과 같은 고압 가스 분사 

엔진의 경우 연료로 쓰이는 BOG 가 약 300 bar 수준 까지 압축이 

되어 재액화 공정의 피드 가스 역시 고압 압축이 별도의 장비 추가 
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없이 가능했다. 이로 인해 줄-톰슨 팽창을 통해 자가 재액화 공정 

(즉, 외부 냉매가 없는 공정) 역시 재액화율이 비교적 높게 나타났다. 

본 연구에서 NER 케이스의 경우 냉매로 사용되는 BOG 의 온도가 

영하 120 °C 정도이고 압력 상한선이 64 bar 로 설정되었기 때문에 

줄-톰슨 팽창을 통해 얻을 수 있는 냉각 효과가 크지 않다. 따라서 

외부 냉매의 도움 없이는 이 온도 이하의 냉각이 어렵다. 반면, SMR 

공정은 혼합 냉매를 독립적으로 구동할 수 있어 보다 낮은 

온도까지 냉각이 가능하며, 이에 따라 비교적 높은 재액화율을 

달성할 수 있다. 그 결과 최적점에서 SPC 는 NER 공정이 0.50 에서 

0.54 수준으로 추정되는 반면 SMR 공정은 공급 압력에 따라 0.47 

에서 0.52 까지 달성이 가능하다. 여기서 주목할 만한 것은 BOG 

스트림의 일부가 가스 소각 시스템으로 보내질 때 NER 공정의 

효율이 보다 좋아진다는 점이다. NER 공정의 경우 BOG 를 

소각하게 되면 회수할 수 있는 천연가스의 절대량이 줄어들며 또한 

환경적인 측면에서도 불리하다. 하지만 단위 천연가스의 액화에 

드는 에너지 소모량 측면에서 보자면 가스 소각 시스템을 통해 

일정량을 태우는 편이 더 효율적인 접근이 될 수 있다는 것을 

보여준다. NER 공정의 압축 상한선을 40 bar 로 제한한 케이스 2 의 

결과를 보면, 줄-톰슨 냉각 효과의 감소로 인해 효율 (SPC) 및 

회수된 천연가스의 양이 크게 저하되었음을 알 수 있다.  

한편, SMR 공정은 NER 공정에 비해 효율이 뛰어난 것으로 

결과를 보였으며, 피드 가스의 압력 상한선이 높을 수록 비교적 

좋은 결과를 나타냄을 알 수 있었다. BOG 는 천연가스에 비해 

메탄의 함량이 상대적으로 높기 때문에, 아래 그림에서 보이는 것과 

같이 상 변화 구간에서 좀 더 순물질과 같은 (즉, heat curve 가 좀 더 
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수평적인) 경향을 보인다. 이 구간으로 열 교환 효율이 감소하며 

재액화 공정의 효율이 저하된다. BOG 의 공급 압력이 높아질 수록 

이 수평 구간이 줄어들며, 열 교환을 보다 효율적으로 할 수 있게 

된다. 케이스 4, 5 및 6 의 최적 설계점에서의 LMTD (log mean 

temperature difference) 값은 각각 5.59, 5.40 과 5.26 으로 큰 차이가 

없었기에 모든 SMR 케이스에서 열교환 성능이 비슷한 것으로 

생각할 수 있다. 하지만 엑서지 손실은 절대 온도에 함께 영향을 

받는다. 실제로 케이스 4 와 5 의 엑서지 손실 값은 각각 0.61 MW, 

0.46 MW 로, 케이스 6 의 0.41 MW 에 비해 48%, 11% 가 높은 

것으로 나타났다. 이는 저온 상황에서 동일한 온도 차이에 의한 

엑서지 손실 발생량이 크게 증가하기 때문이다. 아래 열교환 곡선을 

살펴보면 케이스 4, 5 보다 케이스 6 이 아래 저온부에서의 차이가 

적은 것을 알 수 있다. 이것이 케이스 6 이 나머지 케이스들보다 

에너지 효율이 좋은 주된 이유로 해석된다. 게다가 케이스 6 의 경우 

재액화를 위한 줄-톰슨 팽창 전의 BOG 냉각 온도가 비교적 높기에, 

혼합 냉매 사이클의 부담이 비교적 낮다. 
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Fig. 16. Results from energy efficiency optimization. 

 

 

Table 16. Results from energy efficiency optimization. 

Case 

Max. feed 

gas 

pressure 

Re-

liquefaction 

ratioa 

SPC Power GCU 
LNG 

product 

[bar] [%] [kWh/kg] [kW] [kg/h] [kg/h] 

1 
NER total 

recycle 
64 74 0.5004 351.6 330.7 702.5 

2 
NER partial 

recycle 
40 74 0.5410 215.8 634.9 398.8 

3 
NER partial 

recycle 
64 74 0.5057 366.1 309.6 723.9 

4 SMR 16 97 0.5211 515.4 37.7 989.1 

5 SMR 40 77 0.4717 458.6 51.0 972.2 

6 SMR 64 81 0.4653 476.0 0.0 1023.1 

 



63 

 

 

a 𝑅𝑒 − 𝑙𝑖𝑞𝑢𝑒𝑓𝑎𝑐𝑡𝑖𝑜𝑛 𝑟𝑎𝑡𝑖𝑜 =  
𝑟𝑒−𝑙𝑖𝑞𝑢𝑒𝑓𝑖𝑒𝑑 𝐵𝑂𝐺

𝑠𝑢𝑟𝑝𝑙𝑢𝑠 𝐵𝑂𝐺
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Fig. 17. Temperature-Heat flow diagram of Case 4 to 6 

 

 

 

 

4.2.4. 시스템 평가: 경제성 및 민감도 분석 

 

아래 그림과 표는 천연가스의 가격이 MMBTU 당 $ 5 일 때 

각 케이스의 경제성 최적화 결과를 나타낸다. 그 결과 케이스 1 과 

케이스 3 (NER 공정) 의 최적점은 가스 소각 시스템에서 약 300 kg/h 

의 BOG 를 연소한 뒤 나머지를 재액화 공정을 통해 회수하는 

것으로 나타났다. 이는 NER 공정에서 재액화에 사용할 수 있는 

냉열이 제한적이기 때문으로 해석된다. 재액화를 통해 회수하는 

천연가스의 양을 늘리기 위해서는 상 분리기에서 재순환 하는 

유량이 많아져야 한다. 하지만 이 재순환 유량이 늘어날 경우 

장비의 용량이 함께 커지게 되며, 장치비와 운영비의 상승을 
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초래한다. 마찬가지로, 공급 가스의 최대 압축 압력이 40 bar 로 

제한된 케이스 2 의 경우 64 bar 제한의 케이스 3 에 비해 열교환에 

사용할 수 있는 냉열이 적다. 이로 인해 최적점에서의 결과를 보면 

가스 소각 시스템에서 약 635 kg/h 를 소각하는 것으로 나타났다.  

케이스 4 (최대 압축 압력 16 bar 제한의 SMR 공정) 의 경우 

가스 소각 시스템에서 잉여 BOG 전량을 소각하는 것이 재액화 

공정을 통해 천연가스를 회수하는 것보다 경제적이라는 결과가 

나왔다. 앞서 4.2.3 에서 서술한 바와 같이 BOG 의 공급 압력이 

낮을 경우 재액화를 위해 더 많은 양의 혼합 냉매가 필요하며, 이는 

에너지 소비를 증가시키고 압축기 및 열교환기의 크기를 

증가시킨다. 재액화 공정 설비의 비용이 이를 통해 회수하는 

천연가스의 가치에 비해 크게 된다면 BOG 를 가스 소각 

시스템에서 소각하는 편이 더 경제적이다. 반면 케이스 5 와 케이스 

6 은 재액화 공정을 통해 천연가스를 회수하는 것이 비용 측면에서 

더 유리하다는 결과가 나왔다. 압축 상한선이 올라감에 따라 공급 

가스 압축기의 전력 소비량이 증가하지만, 케이스 5 와 6 은 케이스 

4 에 비해 약 1.6 % 및 4.2 % 의 연간 비용을 줄일 수 있다는 결과가 

나타났다. 이는 4.2.3 에서 서술한 것과 같이 공급 가스의 압력이 

높을수록 에너지 효율이 좋아지기 때문이다. 이로 인해 냉매 

사이클의 유량을 감소시켜 압축기의 투자비 및 운영비를 

감소시킨다. 

NER 공정과 SMR 공정을 비교하자면, 외부 냉매가 없는 NER 

공정이 연간 비용 측면이 10 % 정도 더 적게 나타났다. 이는 NER 

공정의 경우 사용할 수 있는 냉열이 한정적이기 때문에 재액화 

공정의 용량에 한계가 있고 일부 BOG 를 가스 소각 시스템에서 
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태워버려야 하기 때문이다. 반면 SMR 공정의 경우 냉매 

사이클에서의 추가 압축기 및 더 큰 크기의 열교환기 등으로 인해 

총 연간 비용이 상승했음을 알 수 있었다. 하지만 가스 소각 

시스템에서 손실되는 BOG 가 없이 전량을 재액화를 통해 저장 

탱크로 회수할 수 있었다. 

 

 
Fig. 18. Optimization results based on economic analysis. 

 

 

Table 17. Optimization results from the economic analysis. 

  Unit Case 1 Case 2 Case 3 Case 4 Case 5 Case 6 

Re-liquefied LNG kg/h 726.8 398.3 726.2 - 1023.6 1023.9 

GCU kg/h 306.3 635.4 307.3 1028.8 0.1 0.1 

Power consumption kW 368.5 216.8 371.3 - 548.3 520.3 

Specific power kWh/kg 0.5071 0.5443 0.5113 - 0.5356 0.5081 
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CHE Cold duty kW 200.1 112.6 199.4 - 1092.7 986.7 

 UA kW/C 21.8 9.2 22.0 - 113.4 110.6 

 LMTD C 9.2 12.3 9.0 - 9.6 8.9 

 Tmin  C 3.0 3.0 3.0 - 3.0 3.0 

 Outlet T C -117.8 -118.9 -118.2 - -134.5 -137.8 

TCI Compressor k$ 2822.13 2254.48 2832.02 1798.96 3825.13 3725.40 

 CHE k$ 547.94 402.05 550.18 - 1302.49 1282.35 

 Intercooler k$ 213.95 176.04 214.41 162.12 320.39 305.05 

 Separator k$ 44.51 44.51 44.51 - 44.51 44.51 

 Total k$ 3628.54 2877.08 3641.11 1961.08 5492.51 5357.30 

ATCI  k$/yr 426.21 337.94 427.68 235.33 645.15 629.27 

ATOC  k$/yr 502.07 386.80 504.14 254.26 752.68 730.00 

BOG loss  k$/yr 359.58 665.00 358.64 1005.54 74.38 74.37 

TAC  k$/yr 1287.86 1389.74 1290.46 1495.14 1472.21 1433.65 

 

또한 지난 3 년 간의 천연가스 가격 변동을 고려하여 MMBTU 

당 $ 4 에서 $ 6 사이의 범위에서 민감도 분석을 수행했으며 그 

결과는 아래와 같다. 천연가스 가격의 변화는 BOG 손실액 계산에 

영향을 미치며 이로 인해 아래 표와 같이 총 연간 비용을 

최소화하는 포인트 역시 영향을 받을 수 있다.  

먼저, 앞서 설명한 바와 같이 NER 공정 (케이스 1, 3) 은 

천연가스의 가격이 MMBTU 당 $ 5 일 때 최적점에서의 재액화 

용량이 각각 726.8 kg/h 및 726.2 kg/h 였다. 천연가스의 가격이 

MMBTU 당 $ 4 로 떨어지면 재액화 공정을 통해 회수하는 것 보다 

가스 소각 시스템에서 연소시키는 것이 비용적으로 더 유리하므로 

최적점에서의 재액화 용량이 각각 495.6 kg/h 및 703.8 kg/h 으로 

변경되었다. 반대로 가격이 MMBTU 당 $ 6 으로 상승할 경우 BOG 

를 소각시키는 것보다 재액화를 통해 회수하는 편이 비용적으로 더 
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유리하므로 최적점에서의 재액화 용량이 각각 746.4 kg/h 및 743.1 

kg/h 으로 증가했다. 

케이스 2 의 경우 재액화 시스템의 최적 용량은 천연가스의 

가격에 따라 크게 변하지 않는 것으로 결과가 나타났다. 압축 

상한선이 40 bar 로 낮아지면 줄-톰슨 냉각 효과가 감소하며, 

천연가스의 가격이 MMBTU 당 $ 5 일 때의 최적점에서의 재액화 

용량이 398.3 kg/h 으로 케이스 1 의 726.8 kg/h 과 케이스 3 의 726.2 

kg/h 에 비해 현저히 작다. 따라서 천연가스의 가격이 MMBTU 당 

$ 6 까지 상승하더라도 더 많은 양의 BOG 를 재액화하기 어려워 

최적점에서의 재액화 용량이 401.5 kg/h 으로 변화가 거의 없었다. 

SMR 공정의 경우 천연가스의 가격이 MMBTU 당 $ 4 일 때는 

재액화 공정을 설치하는 비용이 BOG 의 손실액보다 높기 때문에 

연간 비용을 최소화하는 설계는 가스 소각 시스템에서 BOG 전체를 

연소하는 것으로 나타났다. 그러나 가격이 높아질수록 재액화 

시스템을 통해 천연가스를 회수하는 것이 유리하다는 결과가 

나왔다. 또한 NER 공정에 비해 가스 소각 시스템에서 연소시키는 

양이 적기 때문에 연간 비용의 변동이 천연 가스의 가격에 큰 

영향을 받지 않는 것으로 해석된다. 
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Fig. 19. Sensitivity analysis according to LNG price. 

 

 

Table 18. Optimization results from the sensitivity analysis. 

Case 
LNG price 

re-

liquefied 

LNG 

GCU ATCI ATOC 
BOG 

loss 
TAC 

$/MMBTU kg/h kg/h k$/yr k$/yr k$/yr k$/yr 

Case 1 

4 495.6 537.0 361.84 425.21 459.48 1246.53 

5 726.8 306.3 426.21 502.07 359.58 1287.86 

6 746.4 286.9 434.01 514.57 409.78 1358.36 

Case 2 

4 397.8 635.8 337.79 386.52 532.33 1256.65 

5 398.3 635.4 337.94 386.80 665.00 1389.74 

6 401.5 632.1 339.34 389.08 794.37 1522.80 

Case 3 4 703.8 329.6 419.03 494.40 303.62 1217.05 
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5 726.2 307.3 427.68 504.14 358.64 1290.46 

6 743.1 290.5 434.46 515.26 411.47 1361.20 

Case 4 

4 0.0 1028.8 235.33 254.26 804.43 1294.02 

5 0.0 1028.8 235.33 254.26 1005.54 1495.14 

6 0.0 1028.8 235.33 254.26 1204.20 1693.79 

Case 5 

4 0.0 1028.8 235.33 254.26 804.43 1294.02 

5 1023.6 0.1 645.15 752.68 74.38 1472.21 

6 1023.4 0.0 644.71 754.16 89.18 1488.05 

Case 6 

4 0.0 1028.8 235.33 254.26 804.43 1294.02 

5 1023.9 0.1 629.27 730.00 74.37 1433.65 

6 1023.4 0.1 628.48 730.87 89.26 1448.60 

 

 

 

4.2.5. 시스템 평가: 환경적 영향 분석 

 

아래 그림은 케이스 1 에서 6 까지의 이산화탄소 배출량을 

나타낸다. 기준 케이스 (reference case) 는 재액화 시스템의 설치 

없이 가스 소각 시스템을 통해 잉여 BOG 를 모두 소각할 때 

발생하는 이산화탄소의 양을 나타낸다. 선박의 이산화탄소 배출원은 

추진 엔진, 보조 엔진, 가스 소각 시스템의 3 가지로 구분할 수 있다. 

재액화 공정이 탑재된 경우의 결과를 기준 케이스와 비교해보면, 

재액화 공정을 통해 화물의 손실을 줄이고 이산화탄소 배출을 줄일 

수 있음을 알 수 있다. 혼합냉매를 적용한 케이스 5 와 6 이 

자가재액화를 적용한 케이스 1과 3에 비해 이산화탄소 배출량이 15 % 

가량 적음을 알 수 있었다. 이는 재액화 공정의 용량을 증가시켜 

가스 소각 시스템에서의 BOG 연소를 막는 것이 환경적인 측면에서 
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유리하다는 것을 의미한다. NER 공정에 비해 SMR 공정은 재액화 

공정에서 상대적으로 전력 소비량이 더 많으며, 이로 인해 보조 

엔진에서의 연료 소모량이 증가한다. 그 결과 아래 그림과 같이 

보조 엔진에서의 이산화탄소 배출량이 10 % 가량 증가 했음을 알 

수 있다. 하지만, 보조 엔진에서의 추가 전력 생산으로 인해 재액화 

공정을 구동하게 되면 가스 소각 시스템에서의 BOG 연소를 

감소시켜 이산화탄소 배출량을 현저히 감소시킬 수 있다. 이를 통해 

SMR 공정이 환경적인 측면에서는 유리하지만 경제적인 측면에서는 

유리하지 않음을 알 수 있었다.  

 

 
Fig. 20. Breakdown of CO2 emission. 
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NER 공정을 적용한 세 가지 경우 중 케이스 1 과 케이스 3 

(64 bar 제한) 이 케이스 2 (40 bar 제한) 에 비해 이산화탄소 

배출량이 더 적음을 알 수 있었다. 보조 엔진에서의 이산화탄소 

배출량이 약간 증가함에도 불구하고, 케이스 1 과 3 은 전체 시스템 

관점에서의 이산화탄소 배출량이 감소했다. 또한 케이스 2 에 비해 

총 연간 비용 측면에서 역시 더 나은 결과를 보여줬다. 따라서 BOG 

의 공급 압력을 40 bar 로 제한하는 것 보다 64 bar 로 제한하는 편이 

재액화 공정의 모든 측면에서 유리하다고 볼 수 있다.  

SMR 공정을 적용한 케이스 4, 5, 6 의 경우 BOG 의 공급 

압력이 올라갈 수록 더 나은 결과를 보였다. 그 중에서도 케이스 

4 와 케이스 5, 6 의 이산화탄소 배출량 차이가 크다는 점은 주목할 

필요가 있다. 앞서 4.2.4 에서 서술한 바와 같이 케이스 5, 6 과는 

달리 케이스 4 는 재액화 공정을 탑재하지 않고 가스 소각 

시스템에서 BOG 를 전량 소각하는 것으로 최적 설계점이 

도출되었고 이로 인해 전체 이산화탄소 배출량 중 가스 소각 

시스템의 비율이 상당히 높다. 그러나 이산화탄소 배출량은 압축 

상한 제한이 고압으로 올라갈 수록 감사하는 경향을 보였다. 또한 

총 연간 비용 역시 압축 상한선이 증가함에 따라 줄어드는 것으로 

확인되었다. 이를 통해 재액화 공정은 BOG 의 공급 압력이 

높을수록 환경과 경제적 측면 모두에서 유리하다는 것을 알 수 

있다. 

서두에서 밝힌 것과 같이, 선박 업계의 이목은 점차 강화되는 

환경 규제로 인해 Green ship industry 를 구축하는 것에 집중되고 

있다. 천연가스 운반선에 재액화 공정을 적용하면 운송시 

이산화탄소 배출량을 줄임으로써 천연가스 전체 생애 주기에서의 
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이산화탄소 배출 역시 줄일 수 있다. 또한 향후 심화될 규제 및 

이산화탄소 배출에 따른 인센티브와 세금을 고려하지 않더라도 

앞서 연구 결과에서 나타난 것과 같이 경제적인 측면에서 유리하다. 

따라서 재액화 공정은 최종 목표인 low/zero emission 선박 (즉, 

선박용 이산화탄소 포집 시스템, 수소, 암모니아 선박) 이 개발되고 

상용화 되기 전까지 대안으로 매력적인 옵션이 될 수 있다. 

 

 

 

 

 

4.3. 단일혼합냉매 공정 조성 최적화 

 

이 장에서는 천연가스 운반선의 재액화 공정으로 단일 혼합 

냉매 공정이 적용된 경우, 혼합 냉매의 조성의 단순화와 공정의 

에너지 효율 사이의 상관 관계를 도출하여 최적의 혼합 냉매 

조성을 제안한다. 선박용 재액화 공정의 경우 제한된 공간으로 인해 

에너지 효율 뿐만 아니라 단순화 및 소형화 역시 고려해야 될 

대상이다. 이러한 점으로 인해 대상으로 단일 혼합 냉매 공정을 

적용하였고, 이의 냉매 조성을 단순화하여 에너지 효율 측면에서 

비교 분석을 수행했다.  

 

 

4.3.1. 공정도 
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앞서 설명한 바와 같이 선박용 재액화 공정은 소형화 및 

단순성이 필수적으로 고려되어야 한다. 이러한 이유로 본 장에서는 

기본 구성을 아래와 같이 단일 혼합 냉매 (SMR, single mixed 

refrigerant) 공정을 적용하였고 공정 흐름도는 아래 그림과 같다. 

 

B1

HEX

B3

VLV-1

B4

Phase separator

B6

B5

R1

R3

K-1 K-2

VLV-2K-4K-3

B2

R4

R2

 
Fig. 21. Process flow diagram for the SMR process. 

 

BOG 가 16 bar 로 압축되어 추진 엔진 (저압 가스 분사 엔진) 

으로 공급된 후, 잉여 BOG (B1) 를 시작으로 시스템을 모사했다. 

전체적인 시스템은 BOG 추가 압축용 압축기 (K-1, K-2), 극저온 

열교환기 (HEX), 혼합냉매 압축용 압축기 (K-3, K-4), 팽창용 밸브 

(VLV-1, VLV-2) 및 기액 분리를 위한 상 분리기로 구성했다. 4.2 

에서의 연구 결과를 통해 BOG 의 공급 압력이 높을수록 에너지 

효율이 좋아지는 것을 알 수 있었고, 따라서 본 연구에서는 공급 

압력을 2 단 압축기 (K-1, K-2) 를 통해 높여주었다. 각 단에서는 

최대 4 배의 압축을 가정했으며 압축기 후단에 냉각기를 설치하여 

토출 온도를 45 °C 로 유지했다. 압축이 완료된 스트림 (B2) 은 

열교환기 (HEX) 에서 혼합 냉매와의 열교환을 통해 냉각된다. 

충분히 냉각된 후 (B3) 줄-톰슨 밸브 (VLV-1) 을 통해 팽창된다. 

이후 상 분리기에서 기액 분리가 이루어지고, 액체 생성물 (B5) 는 
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저장 탱크로 회수되고 기체 생성물 (B6) 은 연료 공급 시스템으로 

다시 이동한다.  

혼합 냉매 사이클에서 스트림 (R1) 은 2 단 압축기 (K-3, K-4) 

를 통해 압축된 후 (R2), 열교환기에서 냉각된다 (R3). 이후 밸브 

(VLV-2) 에서 팽창 후 (R4) 열교환기에서 BOG 에 냉열을 제공한다. 

 

 

 

4.3.2. 모사 조건 

 

천연가스와 BOG 의 조성은 아래 표와 같이 가정했다. 공정 

모사를 위해 상용 소프트웨어인 ASPEN HYSYS V10 을 사용했다. 

또한 본 연구에서 주된 연구는 탄화수소의 고압 저온 상황에서 

이루어 지므로, 상태 방정식으로는 Peng-Robinson 을 적용했다. 

 

Table 19. LNG and BOG condition. 

Type Unit Value 

LNG compositon   

  Nitrogen mol % 0.37 

  Methane mol % 95.89 

  Ethane mol % 2.96 

  Propane mol % 0.72 

  Butane mol % 0.06 

BOG composition   

  Nitrogen mol % 0.48 
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  Methane mol % 99.49 

  Ethane mol % 0.03 

 

생성된 BOG 의 양은 다음 식과 같이 계산했다.  

𝑩𝑶𝑮 = 𝑽  𝑳𝒗    𝑽 

여기서 저장탱크의 총 부피 (V) 는 170,000 m3 (new conventional 

size), 저장 탱크의 액위 (Lv) 는 95 %, 천연가스의 밀도 () 는 437.9 

m3, 증발율 (V) 은 0.1 %/day 로 가정했으며, 이를 통해 얻어진 

시간당 BOG 발생량은 2946.7 kg/h 이다.  

엔진에서의 연료 요구량 (BOGengine) 을 공급한 뒤, 재액화 

공정으로 흘러들어오는 BOG 의 유량은 (B1, BOGre-liq) 은 아래 식과 

같이 계산할 수 있다. 

𝑩𝑶𝑮𝐫𝐞−𝐥𝐢𝐪 =  𝑩𝑶𝑮 −  𝑩𝑶𝑮𝐞𝐧𝐠𝐢𝐧𝐞 

본 연구에서는 선박의 엔진 시스템을 추진을 위한 주 엔진과 

전력 생산을 위한 보조 엔진으로 구성했으며, 엔진의 연료 소모량을 

아래 식과 같이 계산했다. 

𝑭𝒖𝒆𝒍 𝒄𝒐𝒏𝒔𝒖𝒎𝒑𝒕𝒊𝒐𝒏 =  
𝑷𝒘  𝑺𝑭𝑶𝑪  𝒍

𝑳𝑯𝑽
 

엔진의 총 파워 (Pw), 엔진의 SFOC (specific fuel oil consumption), 

평균 속도를 내기 위한 엔진의 부하 (l) 의 곱한 값을 BOG 의 

저위발열량 (LHV) 으로 나누어 주면 해당 엔진의 연료 소모량을 

계산할 수 있다. 위에서 서술한 각 엔진의 데이터를 아래 표와 같이 

가정하여 계산을 진행하였다.  

Table 20. Engine specification. 

Type Unit 
Main 

engine 

Aux. 

engine 

Manufacturer  WinGD Wartsila 
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Model  
X62DF 

S1.0 
8L34DF 

Power [kW] 23240 7200 

SFOC [kJ/kWh] 7269 7590 

Load [%] 40 50 

LHV of 

BOG 
[kJ/kg] 49616.5 

Fuel 

consumption 
[kg/h] 1367 550.7 

 

그 결과, 각 엔진에 필요한 연료를 공급한 뒤 잉여 BOG, 즉 

재액화 공정으로 유입되는 BOG 의 유량은 1029 kg/h 으로 

계산되었다.  

본 연구의 주 목적은 각 액화공정의 냉각 효율을 비교 

분석하여 냉매 조성과 공정의 단순화를 추구하는 것이다. 따라서 

아래 식과 같이 공정의 총 전력 소모 값 (∑ 𝑾̇𝐜𝐨𝐦𝐩𝐫𝐞𝐬𝐬𝐨𝐫) 을 생성된 

천연가스의 양 (𝒎̇𝐋𝐍𝐆) 으로 나눈 에너지 효율 (SPC) 을 목적함수로 

하여 3.4 에서 서술한 방법론과 같이 최적화를 진행하였다. 

𝑺𝑷𝑪 =  
∑ 𝑾̇𝐜𝐨𝐦𝐩𝐫𝐞𝐬𝐬𝐨𝐫

𝒎̇𝐋𝐍𝐆
 

앞서 서술한 것과 같이, 목적함수는 SPC 이고 매개 변수들은 

각 압축기의 압축비, 밸브 후단의 팽창 압력, 냉각 온도 및 혼합 

냉매의 조성이다. 제약 조건은 열교환기의 최소 온도 차이와 압축기 

유입 스트림의 증기 분율을 두었으며, 이를 식으로 나타내면 아래와 

같다.  

min
𝑥

𝑓(𝑥) = 𝑆𝑃𝐶 

subject to  
𝑇𝑚𝑖𝑛,𝐻𝐸𝑋  ≥ 3 C 

1.1 ≤  𝑃𝑟𝐾−𝑖 ≤ 4 
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           𝑣. 𝑓𝑐𝑜𝑚𝑝,𝑖𝑛𝑙𝑒𝑡 = 1 

           𝑥𝐿𝐵  ≤ 𝑥 ≤  𝑥𝑈𝐵  

 

 

 

4.3.3. 시스템 평가 

 

본 절에서는 냉매의 수를 3, 4, 5 가지로 변경하고 각각의 

에너지 효율 최적점을 탐색하여 그 결과를 비교분석한다. 총 6 개의 

시뮬레이션 케이스로 구성하였으며, 케이스 1 은 n-부탄을 포함한 

5 가지 냉매, 케이스 2 는 iso-부탄을 포함한 5 개의 냉매로 

구성하였다. 케이스 3 의 경우 부탄을 제외한 4 가지 냉매, 케이스 

4 는 프로판이 없는 4 가지의 냉매로 구성했다. 케이스 5 는 케이스 

4 에서 n-부탄을 iso-부탄으로 변경한 것이고, 케이스 6 은 질소, 메탄 

및 프로판으로 구성된 3 가지 냉매를 적용했다. 아래 그림은 각 

물질의 끓는점을 나타낸 것으로, 이를 기준으로 하여 냉매 선택 시 

상대적으로 간격이 넓은 메탄, 에탄은 최대한 포함하도록 냉매를 

선택했으며, 3 가지로 선택을 줄일 시 고온부 냉각을 담당할 물질의 

부재로 에탄을 대신해 프로판을 선정했다. 기준 케이스로는 SMR 

APCI 공정을 정하여 비교 분석을 수행했으며, 결과는 아래 그림과 

표와 같다. 



80 

 

 

 

Fig. 22. boiling point of each composition. 

 

 

 
Fig. 23. The optimization results. 

 

Table 21. The optimization results. 
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parameter Unit Value 

  reference Case 1 
Case 

2 
Case 3 Case 4 Case 5 Case 6 

# of refrigerant 

components 
 5 5 5 4 4 4 3 

composition  

N2 mol% 5.7 12.7  8.7  18.0  12.7  11.0  17.3  

C1 mol% 27.4 30.6  28.7  27.2  30.0  28.8  39.0  

C2 mol% 33.4 31.2  26.9  21.2  31.8  29.4   

C3 mol% 25.8 0.0  0.0  33.6    43.7  

nC4 mol% 7.7 25.5    25.6    

iC4 mol%   35.7    30.8   

MR mass flowrate kg/hr  5308.6 5181.3 5786.3 5317.3 5463.1 7087.9 

BOG feed pressure bar 66.51 107.68 105.54 98.72 107.86 92.15 116.51 

MR 

compression 

pressure 

inlet bar 9 7.2 4 9.5 7.2 5.5 10.8 

outlet bar 60 48.8 37.9 88.7 49 46.4 72 

BOG temperature 

after Heat exchanger 
℃  -145.4 -145.2 -145.4 -145.4 -144.8 -145.6 

Total power 

consumption 
kW  423.9 446.6 526.8 424.3 447.9 555.8 

SPC kWh/kg 0.3046 0.4487 0.4728 0.5576 0.4491 0.4742 0.5884 

 

기준 케이스는 431,915 kg/h 의 천연가스를 생산하는 대규모 

플랜트의 SMR-APCI 공정 최적화 결과이다. 혼합냉매의 구성은 

몰분율을 기준으로 질소 5.7 %, 메탄 27.4 %, 에탄 33.4 %, 프로판 

25.8 %, n-부탄 7.7 % 이다. 공급 가스의 압력은 66.5 bar 이었으며 

혼합냉매 사이클에서의 압력은 압축기 유입시 9 bar, 압축기 후단은 

60 bar 이다. 이를 통해 단위 천연가스 액화당 필요한 전력을 

계산하면 0.3046 kWh/kg 이다.  
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케이스 1 과 케이스 2 는 기준 케이스와 같이 5 가지 조성의 

냉매로 구성된 재액화 공정이지만, 액화 공정의 에너지 효율은 기준 

케이스에 미치지 못하는 것으로 나타났다. 혼합 냉매의 조성 역시 

많은 차이를 보였다. 이는 참고 사례의 경우 천연가스를 대상으로 

한 액화공정이지만, 본 연구에서는 천연가스가 증발한 BOG 가 

대상이기 때문인 것으로 해석된다. BOG 는 천연가스보다 순수 

메탄에 가까운 특성을 갖고 있으며, 상변화 구간에서의 온도변화가 

적기 때문에 아래 그림과 같이 냉각 곡선의 수평 구간에서의 

기울기가 낮은 것을 알 수 있다. 그 결과 최적점에서의 냉매의 

조성이 차이가 나며 효율 또한 낮은 것으로 해석된다.  

 

 
Fig. 24. Temperature-enthalpy diagram for natural gas and BOG. 

 

케이스 3 은 부탄을 제외한 4 가지의 혼합 냉매로 구성되어 

있는 공정이다. 앞서 서술한 케이스 1 과 2 에 비해 재액화 공정의 
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전력 소모가 크며 이로 인해 액화 효율도 낮은 것으로 나타났다. 

아래 그림은 케이스 1 과 케이스 3 의 열교환기의 온도 교환을 

나타낸 것으로, 우측 상단의 고온부에서의 온도 구배 차이로 인해 

효율이 낮은 것으로 해석할 수 있다. 혼합 냉매를 비교적 무거운 

부탄을 제외하고 구성할 경우, 고온부에서의 열교환이 어려워져 

열교환 효율이 떨어지는 것을 알 수 있다. 
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Fig. 25. Heat curve of case 1 (upper) and case 3 (lower). 

 

 

케이스 4 과 케이스 5 는 프로판을 제외한 4 가지의 혼합 

냉매로 구성하였으며, 각각 n-부탄과 iso-부탄을 적용한 경우이다. 그 

결과 부탄을 제외한 케이스 3 에 비해 효율이 좋은 것으로 

나타났으며, 이를 통해 냉매의 구성을 단순화 하기 위해서는 

프로판을 제외하는 것이 부탄을 제외하는 것 보다 나은 선택임을 

알 수 있다. 케이스 4 와 케이스 5 를 비교하자면 n-부탄이 iso-

부탄에 비해 재액화공정의 에너지 효율 측면에서 유리한 것으로 

나타났다. 이는 n-부탄의 경우 straight chain 구조이며 iso-부탄은 

branched chain 구조로 분자간 힘에서 차이가 있기 때문이다. 이로 

인해 n-부탄의 끓는점은 영하 0.4 C 이며, iso-부탄의 경우 영하 11.75 

C 이다. 따라서 결과에서 나타나는 것과 같이 n-부탄을 적용한 
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케이스가 혼합 냉매의 끓는 점을 비교적 높여주고, 에너지 효율이 

좋아지는 것으로 해석된다. 

케이스 6 은 질소, 메탄 및 프로판의 3 가지 냉매로 구성된 

공정으로, 다른 케이스들에 비해 공급 가스의 압축이 116.5 bar 로 

높게 나타났다. 또한 혼합 냉매의 유량 역시 다른 케이스들에 비해 

높게 나타났으며, 이로 인해 액화공정의 효율이 낮은 것으로 

해석된다. 아래 그림과 같이 냉매의 개수를 3 개로 줄일 경우 고온 

영역 뿐만 아니라 저온 영역에서의 열교환 효율이 떨어지는 것으로 

나타났다. 
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Fig. 26. Heat curve of case 1 (upper) and case 6 (lower). 

 

모든 케이스들에서 최적점에서의 공급 가스 (BOG) 의 압축 

압력이 100 bar 근처로 나타났다. 공급 가스의 압력이 증가하면 

초임계 상태에 도달하므로 상변화로 인핸 온도 불변 구간이 아래 

그림과 같이 선형에 가깝게 나타난다. 이로 인해 혼합 냉매로 

공정을 구성할 경우 열곡선을 좀 더 가깝게 구성하기가 쉬워진다. 

공급 가스의 추가 압축에 필요한 전력 소모에 비해 이를 통해 얻을 

수 있는 혼합 냉매의 유량 및 압력 감소로 인한 전력 소모량 

감소가 재액화 공정의 효율 감소로 이어진 것으로 해석된다.  
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Fig. 27. Temperature-enthalpy diagram of the BOG at 16 bar and 100 

bar. 

 

 

 

 

 

 

 

5. 결론 

 

5.1. 연구 요약 및 의의 

 

본 연구에서는 천연가스 운반선의 재액화 공정을 연료 공급 

시스템과 결합하여 모사한 후 이를 에너지 효율, 경제성, 환경적 
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측면의 관점에서 비교 분석을 수행했다. 연료 공급 시스템의 추진 

엔진을 고압 가스 분사 엔진과 저압 가스 분사 엔진으로 나누어 

구성했으며, 재액화 공정은 외부 냉매의 유무에 따라 자가 재액화 

공정 및 단일 혼합 냉매 공정으로 나누어 구성했다.  

고압 가스 분사 엔진을 탑재한 천연가스 운반선의 경우 기준 

연료 공급 시스템과 BOG 재액화 공정의 총 연간 비용을 

최적화하여 비교 분석했다. 재액화 공정은 줄-톰슨 사이클을 

기반으로 구성했다. 기준 시스템과 비교하여 추가된 재액화 공정 

설비의 경제적 이점을 평가하기 위해 목적함수로 총 연간 비용 

(TAC, total annualized cost) 을 계산하여 이를 최소화하는 설계점을 

찾아냈다. 천연가스의 가격이 MMBTU 당 $ 5 일 때의 최적화 

결과는 기준 연료 공급 시스템에 비해 총 연간 비용이 줄어드는 

결과를 보였다. 줄-톰슨 사이클을 적용한 재액화 공정의 단순한 

구조는 필요한 추가 설비의 수가 적기 때문에 비용의 증가가 많지 

않았다. 또한 재액화 공정의 설치는 가스 소각 시스템에서 연소하는 

BOG 의 양을 줄여 저장 탱크로 회수하여 화물을 손실을 막고 

경제적으로 이득을 가져다 주었다. 줄-톰슨 사이클에서 압축된 

가스를 팽창할 때 액체 터빈을 밸브와 함께 적용한 경우 

등엔트로피 팽창으로 재액화율을 증가시켜 총 연간 비용을 줄일 수 

있었다. 또한 공정 흐름도 상의 압축기 우회 지점을 바꾸어 일부 

압축기 및 냉각기를 우회하여 총 연간 비용을 줄일 수 있었다. 

천연가스의 가격이 MMTBU 당 $2 일 때부터 $8 까지에 대한 

민감도 분석을 수행했고, 그 결과 $4 이상의 가격일 때 천연가스 

운반선에 재액화 공정을 설치하여 BOG 를 회수하는 것이 

경제적으로 유리한 것으로 나타났다. 기준 시스템 (재액화 공정이 
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없는 연료 공급 시스템) 의 경우 총 연간 비용을 높이는 주요 원인 

중 하나가 가스 소각 시스템에서 연소되는 BOG 였다. 하지만 

천연가스 가격이 하락한다면 화물의 손실액이 줄어들게 되어 

오히려 재액화 공정의 설비 투자비 및 운영비가 더 크게 나타났다. 

반대로 가격이 MMBTU 당 $8 으로 높아졌을 시에는 기준 시스템에 

비해 재액화 공정을 설치하는 것이 46 % 정도의 비용을 줄일 수 

있는 것으로 나타났다. 결론적으로 천연가스 운반선의 재액화 

공정의 경제적 측면의 최적 설계시 천연가스의 가격이 반드시 

고려되어야 할 중요한 변수 중 하나이다. 

저압 가스 분사 엔진을 탑재한 천연가스 운반선의 경우 

냉매에 따른 두 가지 재액화 공정을 에너지 효율, 경제성, 환경 

측면에서 비교 분석하였다. 두 가지 재액화 공정은 외부 냉매의 

유무에 따라 NER 공정 (no external refrigerant process) 및 SMR 공정 

(single mixed refrigerant process) 으로 나누었다. 에너지 효율의 최적화 

결과는 SMR 공정이 NER 공정에 비해 6 % 정도 효율이 좋았고, 45 % 

가량 천연가스를 더 많이 회수할 수 있었다. 그러나 전체 전력 

소비는 27 % 높았다. 경제성 분석 결과 NER 공정은 천연가스의 

가격이 MMBTU 당 $5 일 때 SMR 공정에 비해 총 연간 비용이 10 % 

적게 나타났다. BOG 손실액은 NER 공정이 SMR 공정에 비해 약 20 % 

높았지만 SMR 공정의 투자비 및 운영비가 각각 45 %, 47 % 높게 

나타난 결과로 해석된다. 천연가스의 가격에 따라 민감도 분석을 

수행했고, 그 결과 가격이 낮을 때 NER 공정이 유리하고 가격이 

높아짐에 따라 SMR 공정이 유리했다. 이는 NER 공정의 경우 

사용할 수 있는 냉열의 한계가 있기 때문에 가스 소각 시스템에서 

일정 유량을 항상 연소시켜야 하고, 그 결과 천연가스의 가격이 
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높을 때는 손실액 역시 증가하기 때문인 것으로 해석된다. 환경 

분석에서 재액화 공정의 모든 케이스들은 기준 연료 공급 시스템 

(즉, 재액화 공정이 없는) 에 비해 이산화탄소 배출량을 줄일 수 

있는 것으로 나타났다. 또한 두 공정 중 SMR 공정이 보다 환경 

친화적인 것으로 나타났다. NER 공정은 SMR 공정에 비해 전력 

소모가 적으나 재액화 용량에 제한이 있어 가스 소각 시스템에서 

일정 유량의 BOG 를 연소시켜야 하고, 그 결과 이산화탄소 

배출량이 높게 나타난 것으로 해석된다. 반면 SMR 공정은 완전 

재액화가 가능하며 이로 인해 가스 소각 시스템에서의 연소량을 

현저히 줄일 수 있다. 이로 인해 NER 공정에 비해 이산화탄소 

배출량이 14 % 낮게 나타났다. 결론적으로, 저압 가스 분사 엔진의 

경우 재액화 공정이 화물의 손실을 줄여 경제적 이익을 얻을 수 

있으며 이산화탄소 배출을 줄이는 효과적인 수단이 될 수 있음을 

보여준다. 

또한, 저압 가스 분사 엔진의 재액화 공정의 단순화 및 

소형화를 위해 SMR 공정의 조성의 개수에 따른 에너지 효율을 

비교 분석했다. 단위 천연가스의 액화에 필요한 전력량을 목적 

함수로 하여 최적화를 수행했다. 그 결과 냉매의 수가 5 개에서 

4 개로 줄어들 때, 프로판을 제외한 냉매 구성을 할 시 효율에서 큰 

차이를 보이지 않았다. 하지만 부탄을 제외한 냉매 구성을 했을 

경우 고온부에서의 열교환 효율이 떨어져 재액화 공정의 에너지 

효율 역시 감소했다. 냉매의 수를 3 개로 줄였을 경우 저온부와 

고온부 모두에서 열교환 효율이 떨어져, 전체 에너지 효율이 약 23 % 

감소했다. 따라서 공정을 단순화 하기 위해서는 질소, 메탄, 에탄, n-
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부탄 으로 혼합 냉매를 구성하는 것이 가장 효율적인 것으로 

나타났다. 

 

 

5.2. 향후 연구 

 

본 연구에서 제안한 천연가스 운반선의 BOG 재액화 시스템의 

최적 설계에 대한 완성도를 높이기 위해서는 다음과 같은 후속 

연구가 필요하다고 판단된다. 

먼저, 보다 높은 정확한 설계를 위해서는 선속 프로파일, 항해 

일정, 연료 소모량 및 가스/오일 모드 운전 비율 등의 자세한 운항 

정보를 반영한 설계가 필요하다. 잉여 BOG 의 양은 각 엔진에서의 

연료 소모량에 영향을 받게 되며, 고속으로 운항할 경우 잉여 

BOG 는 줄어들고 저속으로 운항할 경우 잉여 BOG 는 늘어난다. 

또한 선속에 의해 항해 일정이 변하게 되며 연간 운항 횟수가 

변하게 된다. 이러한 경우 재액화 공정의 운전 역시 달라지며 이를 

반영한 연구를 수행할 경우 좀 더 나은 설계를 할 수 있을 것이다. 

좀 더 정확한 연료 소모량 예측 및 가스/오일 모드 운전 비율을 

정확히 알 경우 재액화 공정의 최적 운전을 위해서 운항 전략을 

제시할 수도 있을 것이다. 이러한 추가 정보들에 대한 접근이 

쉬워진다면, 보다 나은 연구를 통해 좀 더 정확한 설계를 제안할 수 

있을 것으로 기대된다. 

또한 앞서 본문에서 수차례 언급한 것과 같이, 최근 선박 

업계는 심화된 환경 규제로 인해 Green ship industry 구축에 집중하고 

있다. 본 연구에서 계산한 선박 운항 시 이산화탄소 배출량 외에, 
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천연가스의 전체 life cycle 에 대한 이산화탄소 배출량을 계산하여 

이를 줄일 수 있는 연구를 수행한다면 산업에 이바지할 수 있을 

것이다. 또한 이산화탄소 배출량 외에도 메탄 슬립 현상에 대한 

고려를 포함한 연구를 수행한다면 보다 나은 환경 분석이 될 

것으로 기대된다. 
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Due to tighter environmental regulations, the demand for liquefied 

natural gas (LNG) is continuously growing. The natural gas carrier does 

not require a separate fuel storage tank since it can use naturally 

generated BOG (boil-off gas) as fuel. However, the challenging issue for 

using BOG as fuel is to handle the surplus BOG. Unlike previous engines 

that incinerate surplus BOG through a gas combustion unit (GCU), the 

development of gas injection engines is changing the approach to BOG 

treatment of natural gas carriers. As a compressor capable of high-

pressure compression is installed inside the fuel supply system, the boil-

off gas can be recovered to the storage tank through the re-liquefaction 

process only by adding some equipment such as a heat exchanger and a 

phase separator. Through re-liquefaction process, it is possible to obtain 

economic profits by minimizing the loss of cargo, and also to reduce the 

amount of carbon dioxide emitted through GCU. Due to these 

advantages, studies on the re-liquefaction process of natural gas carriers 

are being conducted, but studies on designs that comprehensively 

consider process performance, economic feasibility, and environmental 

impact are still lacking. 
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In this paper, energy efficiency, economic feasibility, and 

environmental impact are analyzed by subdividing the fuel supply 

system and re-liquefaction process of LNG carrier according to their 

types. The fuel supply system is divided into a high-pressure gas 

injection engine and a low-pressure gas injection engine according to the 

operating pressure of the fuel. In case of high-pressure gas injection 

engine, this paper investigates the economic feasibility of the additional 

BOG liquefaction facilities in the high-pressure fuel supply system on 

the vessels. To utilize the existing BOG compressor for fuel production, 

the liquefaction was conducted by the Joule Thomson (JT) cycle, which 

can use the pres- surized BOG as a working fluid. For the comparison of 

the fuel supply system and its variations with BOG liquefaction, they are 

optimized with respect to total annual cost (TAC) as the objective 

function. With an LNG price of 5 USD/MMBtu, the optimization results 

show that the use of BOG liquefiers on LNG vessels reduces the TAC 

by at least 9.4% compared to the high pressure fuel supply system. The 

use of a liquid turbine in the liquefaction configurations also resulted in 

2.4% savings in TAC compared to the JT cycle based process. However, 

a sensitivity analysis with different LNG prices indicates that the 

liquefaction systems are not economical compared to the fuel supply 

system when the LNG price is lower than 4 USD/ MMBtu.  

In case of low-pressure gas injection engine, this paper performs a 

comparative analysis in terms of efficiency by simplifying the 

composition of the mixed refrigerant in the liquefaction pro- cess. 

Additionally, a single mixed refrigerant process is used to pursue the 

compactness of the pro- cess. For comparative analysis, the liquefaction 
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process is designed and simulated, and the specific power consumption 

calculated as the power required to liquefy the unit LNG is used as the 

objective function to optimize. As a result, it is confirmed that when the 

number of refrigerants is reduced from 5 to 4, the efficiency is only about 

a 1% difference, but when it is reduced to 3, the efficiency decreases by 

23%, resulting in a decrease in performance. And also, this paper 

comparatively analyzes the re-liquefaction system for a low-pressure gas 

injection engine according to the refrigerant (no external refrigerant or 

single mixed refrigerant) with three key performance indicators: 

energetic, economic, and environmental aspects. For an energy 

efficiency analysis, the design is optimized to minimize the specific 

power consumption required to liquefy BOG. In economic analysis, 

minimizing total annualized cost is the objective. For an environmental 

analysis, CO2 emissions at each optimal point is calculated and 

comparatively analyzed. The results show that the process without 

external refrigerant has better performance in terms of economy, while 

the single mixed refrigerant process is suitable in terms of energy 

efficiency and environmental impact. 
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