
1. 서 론

과거에는 주로 연료와 화학물질이 화석 연료 기반
의 저렴한 원료로부터 생산되었다1). 그러나 기후 변
화로 인한 영향이 심각해짐에 따라 연료와 화학물질
을 화석 연료가 아닌 바이오매스로부터 생산하는 바
이오리파이너리(biorefinery)에 대한 관심이 높아졌
다2). 특히, 바이오리파이너리 중에서도 리그노셀룰
로오스 바이오리파이너리(lignocellulosic biorefinery)

가 활발히 연구 중이다3,4). 리그노셀룰로오스 바이오
리파이너리는 주요 구성 성분이 셀룰로오스(38-50%), 
헤미셀룰로오스(23-32%) 그리고 리그닌으로 이루어
진 리그노셀룰로오스 바이오매스를 이용하는 리파
이너리를 말한다5). 바이오매스는 크게 (1) 효소 전환
(enzymatic conversion)6,7), (2) 열 전환(thermal con-
version)3,8), (3) 촉매 전환(catalytic conversion)9-11)의 
3가지 방법을 통해 다른 물질로 전환된다. 이 방법들 
중에서 촉매 전환이 다양한 물질로 전환할 수 있고 
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Abstract >> Environmental issues caused by our dependence on fossil fuels have 
caused our society to move toward new renewable sources of energy and 
chemicals. In this study, we develop an integrated process that co-produces bu-
tene oligomer (i.e., biofuels) and 1,3-butadiene (i.e., monomer for the production 
of synthetic rubber). To minimize utility consumption, we conduct heat integration.
Then, we conduct a range of techno-economic analysis and life-cycle assess-
ment to investigate economic and environmental feasibility of the proposed 
process.
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운영비가 효소 전환에 비해서 저렴하다는 장점이 있
어 가장 유망하다12,13). 

리그노셀룰로오스 바이오리파이너리는 친환경적
이라는 좋은 장점에도 불구하고, 화석 연료 대비 높
은 생산단가로 인해 널리 보급되지 못하였다. 특히 
COVID-19 팬데믹의 발발에 따른 국제 물류 이동량
의 감소와 그에 따른 화석 연료 가격의 하락은 바이
오리파이너리의 가격 경쟁력을 더욱 하락시키는 요
인으로 작용하였다14). 바이오리파이너리의 가격 경
쟁력 향상을 위해, 유사 원료 개발, 요소 기술 개선 
등 여러 방법들이 고려될 수 있으나, 그중 유망한 방
법으로서 바이오 연료와 바이오 화학제품의 공동생
산이 있다. 즉, 바이오매스로부터 바이오 연료를 생
산하는 과정에서 바이오매스의 일부 성분을 활용하
여 고부가가치 물질을 생산하고 수익을 극대화함으
로써 바이오 연료의 생산단가를 낮추는 방법이다.

바이오매스로부터 생산 가능한 여러 화학제품 중 
유망한 물질로서, 합성고무의 단량체로 이용 가능
한 1,3-부타디엔(1,3-Butadiene, 1,3-BD)이 있다15,16). 
1,3-부타디엔은 전 세계적으로 매년 1,200만 톤 이상
이 생산되며, 그 수요량은 연간 평균 2%의 성장률을 
기록하고 있다17-19). 기존의 화석 연료로부터 생산되
는 1,3-부타디엔을 바이오매스 기반의 생산 공정으
로 대체할 경우, 화석 연료 고갈, 온실가스 배출과 
같은 환경오염 문제 저감과 더불어, 바이오리파이너
리 공정의 가격 경쟁력을 크게 향상시킬 수 있다20).

본 연구에서는 바이오매스로부터 바이오 연료와 
바이오 화학제품을 공동 생산 가능한 새로운 공정을 
제안하였다. 제안된 공정에서는 바이오 연료인 부텐 
올리고머(butene oligomer, BO)와 더불어 고부가가
치 물질인 1,3-부타디엔을 공동 생산함으로써, 통합
공정의 탄소효율을 향상시키고, 이를 통해 가격경쟁
력을 극대화하는 것을 특징으로 한다. 한편, 본 연구
에서는 효율적인 에너지 사용 및 유틸리티 사용량의 
감소를 위해, 열 통합(heat integration)을 수행하였
다. 제안된 공정이 지니는 가격 경쟁력을 판별하고 
주요 비용인자를 산출하기 위해, 기술-경제성 평가
(techno-economic analysis)를 실시하였다. 신규 개발 

공정이 지니는 기술적 불확실성이 공정 경제성에 미
치는 영향을 판별하기 위해, 파이오니어 플랜트 분
석(pioneer plant analysis)을 수행하였다. 마지막으로 
전 주기 평가(life-cycle assessment)를 통해 공정이 
지니는 다양한 환경요인을 도출하였다.

2. 기술 개요

본 연구에서 제안된 신규 통합 공정은 다음과 같
이 크게 3개의 파트로 구성되어 있다: (1) 셀룰로오
스/헤미셀룰로오스 분리, (2) 자일로오스의 1,3-부타
디엔 전환, (3) 셀룰로오스의 BO 전환. 통합공정의 
주요 반응경로는 Table 1과 Fig. 1에 나타내었다.

2.1 셀룰로오스/헤미셀룰로오스 분리
리그노셀룰로오스 바이오매스는 크게 셀룰로오

스, 헤미셀룰로오스 그리고 리그닌으로 구성된다.  
통합공정에서 셀룰로오스는 바이오 연료를 생산하
기 위해 사용되고, 헤미셀룰로오스는 1,3-부타디엔
을 생산하기 위해 사용된다. 두 성분은 각각 다른 반
응기를 거쳐 전환되므로 이들을 분리해주는 공정이 
필요하다.

셀룰로오스/헤미셀룰로오스 분리 반응은 R-1에서 
0.1 M의 묽은 황산(sulfuric acid, SA)을 촉매로 사용

Reactor Reaction Yield (%)

R-121) Hemicellulos + H2O → Xylose 60.2

R-222,23) Xylose → Furfural + 3 H2O 89.1

R-424-27) Furfural → Furan + CO 93.1

R-528) Furan + 2 H2 → THF 100.0
R-616,29) THF → 1,3-BD + H2O 65.2

R-730) Cellulose → FA + LA 61.0

R-913) LA + H2 → GVL + H2O 99.0

FA → H2 + CO2 100.0

R-1033) GVL → Butene + CO2 99.0

R-1133) n × Butene → BO 99.0

Table 1. Main reactions considered in this study
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해 이루어진다. 이때, 용매는 γ-valelolactone (GVL)-
물 용액(질량비로 7:3 비율)을 사용한다. 또한 바이
오매스와 용매의 비율 또한 7:3이다. 이번 통합공정
에서는 이 반응은 비교적 혹독한 반응 조건(117°C, 
20.4 atm)에서 1시간 동안 이루어진다. 그 결과, 대
부분의 셀룰로오스(81.7%)는 분해되지 않고 고체 상
태로 남아있고, 헤미셀룰로오스는 대부분(89%) 분
해되어 리그닌과 함께 용매에 녹는다21). 이를 필터를 
통해 분리함으로써 셀룰로오스와 헤미셀룰로오스가 
분리된다.

2.2 자일로오스의 1,3-부타디엔 전환
분리된 자일로오스는 R-2에서 푸르푸랄(furfural, 

FF)로 전환된다. 용매로는 셀룰로오스/헤미셀룰로오
스 분리와 같이 GVL-물 용액을 사용하고, 용매의 질
량성 분비는 4:1이다. FF 전환 반응은 498  K, 20.7 atm
에서 5분 동안 50 mM의 묽은 황산을 촉매로 사용해 
이루어진다. 대부분의 자일로오스(89.1%)는 FF로 전
환되고, 나머지는 휴민(humins)이라는 불순물로 전
환된다22,23). 이러한 불순물은 증류탑에서 분리되어 
태워짐으로써 공정에 필요한 열과 전력으로 생산된다.

생성된 FF는 일련의 분리 공정을 거치며 불순물
을 제거한 후 수소와 함께 1:2의 몰비로 R-4에 공급
한다. 93.1%의 FF는 0.5 wt%의 Pd/alumina 촉매 하

의 280°C, 1기압에서 퓨란(furan)으로 전환된다24-27). 
생성된 퓨란은 분리 과정을 거친 후 액화되어 3상 기
포 컬럼 반응기(bubble column reactor, R-5)로 공급
된다. 여기서, 퓨란은 0.5 wt% Pd/C를 촉매로 하여 
100°C, 22.5 bar에서 tetrahydrofuran (THF)으로 완전
히 전환된다28). 뒤이어, THF는 R-6에서 425°C, 상압
에서 1,3-부타디엔으로 전환된다. 이 반응에서의 촉
매는 aluminum-free phosphorus-containing siliceous 
self-pillared pentasil zeolite (P-SPP)를 사용한다. 
Abdelrahman 등29)에 의하면 이 촉매는 400°C에서 
비교적 높은 1,3-부타디엔 선택도(~87%)를 가진다. 하
지만 촉매의 공간 속도(0.04 gTHF/gcat·hr)가 매우 낮
기 때문에 이를 보완하기 위해서 425°C에서 65.2%
의 1,3-부타디엔 전환율을 얻은 데이터를 사용하였
다16).

2.3 셀룰로오스의 BO 전환
필터로 인해 분리된 셀룰로오스는 R-8로 보내진

다. R-8에서 61%의 셀룰로오스가 0.1 M의 묽은 황
산을 촉매로 하여 170°C, 16 bar의 반응 조건에서 
levulinic acid (LA)와 포름산(formic acid, FA)으로 
전환된다. 이때, 체류시간은 1.5시간이고, 용매(4:1의 
질량비의 GVL-물)와 R-8로 공급되는 셀룰로오스의 
질량비는 5:1이다30). 이후, 촉매로 사용된 황산은 중

Fig. 1. Conversion pathway of main components
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화시킨 후 R-9로 공급된다. R-9에서 99%의 LA는 
GVL로 전환되고, 포름산은 모두 이산화탄소와 수소
로 분해된다. 이 반응은 RuSn4/C를 촉매로 하에서 
200°C, 35 bar에서 일어난다31,32). 다음 단계에서 
GVL은 60 wt%의 물을 용매로 하여 SiO2/Al2O3를 
촉매로 이용하여 375°C, 36 bar의 조건에서 부텐
(butene)으로 전환된다. 마지막으로, 99%의 부텐은 
amberlyst 70 촉매를 통해 170°C, 36 bar에서 바이오 
연료인 부텐 올리고머로 전환된다33).

3. 공정설계 및 분석

3.1 가정 및 조건
제안된 통합 공정은 Aspen Plus 공정모사기를 이

용하여 모델링하였고, 하루 2,000톤의 바이오매스 
처리를 가정하였다. 에너지 효율 극대화를 목적으로, 
pinch analysis 기반의 열 통합(heat integration)을 실

시하였다. 통합공정의 모든 자본비(capital cost)와 운
영비(operating cost)는 2016년도를 기준으로 산출하였
다. 장치비(equipment cost)는 Aspen Process Economic 
Analyzer (Aspen Technology, Bedford, MA, USA)와 
질량 유량과 내표면을 실시하였다. 통합 공정의 모
든 자본비(capital cost)와 운영비(operating cost)는 
2016년도를 기준으로 산출하였다. 장치비(equipment 
cost)는 Aspen Process Economic Analyzer (Aspen 
Technology)와 질량 유량과 내표면적을 기반으로 
National Renewable Energy Laboratory (NREL) 보
고서의 지수 스케일링 식을 이용하여 추정되었다34). 
모든 촉매는 매 6개월마다 10%가 교체되며, 이때, 
교체 비용은 촉매 내 귀금속의 일부가 회수된다는 
가정하에 초기 구입 단가의 20%로 가정하였다13).

3.2 공정설계
통합 공정은 Fig. 2와 같이 8개의 섹션으로 구성

Fig. 2. Process flow diagram of the proposed process
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된다: (1) Biomass fractionation; (2) FF pro-
duction; (3) 1,3-BD production; (4) BO production; 
(5) Wastewater treatment (WWT); (6) Heat and power 
generation (HPG); (7) Utility; (8) Storage. 해당 공정
의 주요 흐름에 대한 정보는 Appendix Table 1에 나
타내었다.

3.2.1 Biomass fractionation
용매를 재사용하기 위해서 두 개의 필터(F-1, F-2)

가 사용되었다. 여과된 셀룰로오스는 BO production 
섹션으로 보내진다. 각 섹션에서 분리되어 재사용되는 
GVL은 V-1에 모이고, 이는 R-1로 공급된다. R-1에
서 부산물로써 생기는 LA가 FF production 섹션에서 
GVL로 전환되어 손실된 양만큼 보충하기 때문에 추
가적인 GVL은 필요하지 않다.

3.2.2 FF production
자일로오스는 R-2에서 FF로 전환되는데 이때 약

간의 NaCl이 첨가된다. 왜냐하면 염소 이온이 자일
로오스에서 FF 전환 반응의 전환율을 향상시키기 때
문이다35). R-2의 생성물들은 증류탑인 D-1에 의해 
분리된다. D-1의 하단으로 분리된 액체는 증발기를 
이용해 용매인 GVL을 재사용하기 위해 증발시켜 
V-1로 보낸다. 증발기의 잔여물들은 필터를 통해 황
산, 휴민, NaCl과 같은 불필요한 물질들을 제거하고, 
남은 LA는 R-3에서 RuSn4/C 촉매와 과량의 수소 
하에 220°C, 35 bar에서 99% GVL로 전환된다. D-1
의 증류액은 FF을 불필요한 부산물들로부터 분리하
기 위해서 일련의 분리 공정을 거친다. 이는 하나의 
디켄터(decanter)와 3개의 증류탑으로 이루어진다. 
하지만 단순하게 표현하기 위해서 Fig. 2에는 하나
의 증류탑(D-2)으로만 표시하였다.

3.2.3 1,3-BD production
R-4를 통해서 분리된 FF은 퓨란으로 전환된다. 이

때 발생한 부산물들은 D-3에 의해 분리되는데, 증류
탑 하단에서는 주로 미반응한 FF과 부산물로 생성된 
푸르푸릴 알콜(furfuryl alcohol)이 분리된다. 이 중 

90%의 FF이 D-4를 통해 FFA와 분리되어 다시 R-4
로 재활용된다. 반면 D-3의 증류액은 CP-2에 의해 
35 barg로 압축된다. 증류액을 압축하는 이유는 크
게 2가지가 있다. 먼저 퓨란을 최대한 액화하기 때문
이다. S-4를 통해 액상의 퓨란과 가스상의 수소 및 
일산화탄소를 분리하는데, 낮은 압력에서 퓨란은 쉽
게 기화하므로 가압한다. 두 번째로 분리막의 분리 
조건을 맞추기 위함이다. S-4에서 분리된 수소와 일
산화탄소는 2단 셀룰로오스 아세테이트 분리막을 거
치며 분리된다. 이때의 조건이 35 barg, 60°C이다. 
약 97%의 수소와 오직 2%의 일산화탄소가 분리막
을 통과한다36). 분리막을 통과한 수소 기체들은 추가
되는 수소와 함께 R-4로 공급되고, CO는 heat and 
power generation 섹션으로 가 공정에 필요한 열과 
전기를 공급한다. 분리된 액상의 퓨란은 R-5, R-6의 
연속적인 반응기를 거치고 이 과정에서 THF를 거쳐 
1,3-부타디엔이 된다. 1,3-부타디엔의 순도를 높이고 
높은 회수율을 유지하기 위해 분리 공정을 고안하였
다. 먼저 S-4를 통해 불순물들을 제거한다. 불순물들
은 압축기의 동작을 방해하므로 압축기로 가압하기 
전에 제거한다. 불순물이 제거된 기체들은 가압된 
후 냉각시켜 불순물(주로 THF와 물)을 액화시킨다. 
그 후 S-5를 이용해 불순물을 기체상 물질(주로 1,3-
부타디엔, 부텐, 프로펜)과 분리한다. 분리된 기체상 
물질은 흡착탑(A-1)을 통과하며 높은 순도(99.5%)의 
1,3-부타디엔이 분리된다. 흡착탑을 사용하는 이유
는 1,3-부타디엔과 부텐의 비슷한 끓는점 때문에 증
류탑으로 분리하기 어렵기 때문이다16).

3.2.4 BO production
Biomass fractionation 섹션에서 분리된 셀룰로오

스는 R-7에서 LA와 포름산으로 분해된다. 이때 촉
매로 사용된 묽은 황산은 바로 다음의 중화 반응기
(R-8)를 통해 제거되고, 생성된 LA는 R-9에서 GVL
로 전환되고, 포름산은 분해된다. GVL과 휴민과 같
은 부산물들을 분리하기 위해 증발기(S-6)를 이용한
다, 하지만 증발기는 열에너지가 많이 요구되기 때
문에 열에너지 소모를 줄이기 위해 D-7로 물과 이산
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화탄소를 제거한다. 증발기를 통해 GVL을 분리하고 
잔류액은 남아있는 GVL을 최대한 회수하기 위해서 
물로 세척하고, 필터를 이용해 걸러 휴민을 제거한
다. 증발된 GVL은 반응 조건에 따라 각각 V-1, R-7 
그리고 R-10으로 이동한다. R-10으로 이동한 GVL
은 부텐으로 전환되고 불순물 제거를 위한 증류탑
(D-8, D-9)과 R-11을 거쳐 순도 99.7%의 고순도 BO
를 생산한다.

3.3 열 통합
통합공정의 각 반응조건을 만족하기 위해서, 많은 

열에너지와 냉각에너지가 필요하고 많은 폐에너지
가 낭비된다. 따라서 열에너지를 효율적으로 사용해 
공정의 에너지 필요량을 줄이기 위해서 열 통합을 
실시하였다. 열 통합의 결과는 아래의 Fig. 3에 나타
냈다.

열 통합 전에는 총 195.5 MW의 열에너지가 필요
하였다. 가장 많은 열에너지가 필요한 섹션은 BO 
production 섹션이다(전체 열에너지의 47.5%). 그 이
유는 BO production 섹션의 경우 여러 반응단계를 
거치는데 각 반응 조건을 맞추기 위해서 많은 에너
지가 사용되었고, 각 반응 후 생성되는 부산물들을 
제거하기 위한 증류탑에서 또한 많은 열에너지를 사
용하기 때문이다. 두 번째로 많은 열에너지를 사용
하는 공정은 전체 열에너지의 39.1%를 사용하는 FF 
production 섹션이다. 이 섹션에서도 생성물인 FF을 
분리하기 위해서 많은 증류탑 및 증발기가 사용되었
기 때문에 열에너지 소모가 크다. 하지만 열 통합 후
에는 전체 필요한 열에너지가 69.9 MW로, 필요량이 
64% 감소하였다. BO production 섹션은 71.1 MW의 
열에너지가 감소(76.5% 감소)한 반면, FF production 
섹션의 경우에는 32.2 MW의 열에너지가 감소(42.1% 
감소)하였다. 이를 통해 BO production 섹션의 열통
합이 FF production 섹션보다 잘 되었음을 알 수 있다.

열 통합 전 냉각에너지 요구량(cooling requirement)
은 210.2 MW이고, 냉각에너지 요구량도 열에너지 
요구량과 같이 BO production과 FF production 섹션

이 대부분을 차지하였다. 뿐만 아니라 열 통합 후에
도 열에너지의 양상과 동일하게 나타났다. 다시 말
해 FF production 섹션의 열 통합이 상대적으로 덜 
되어, 가장 많은 냉각에너지가 필요한 섹션이 되었
다.

3.4 전 주기 평가
제안한 공정의 환경적 영향을 분석하기 위해서 전 

주기 평가를 실시하였다. 전 주기 평가는 크게 4단계
로 이루어져 있다37,38).

3.4.1 목표 및 범위 정의
이 평가의 목표는 이번 연구에서 제안한 바이오 

연료 생산 공정과 석유에서 유래한 휘발유 생산의 
환경적인 영향을 비교하는 것이다. 그리고 공정의 
원료를 생산하는 cradle부터 제품을 생산하는 gate까
지를 전 주기 평가의 범위로 설정하였으며, 쉬운 비

Fig. 3. Heating and cooling energy comparison diagram
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교를 위해 기능 단위(functional unit)를 1 GJ의 순발
열량(net heating value)으로 설정하였다. Fig. 4는 각 
경우에 대한 시스템 경계(system boundary)를 보여
준다.

3.4.2 전 주기 목록분석
전 주기 목록분석은 기능 단위를 기준으로 하여 

원료, 제품, 배출 물질 등의 모든 투입 및 생산 물질
의 목록과 양을 정리하는 것이다. 이번 연구의 기능 
단위는 에너지 단위이기 때문에 기능 단위를 각 연료
의 순 발열량으로 나누어 구한 질량을 기준으로 비교
하였다. 바이오 연료의 순 발열량은 10,443.8 kcal/kg
이고, 휘발유의 순 발열량은 US Environmental 
Protection Agency에서 제시한 7,594.0 kcal/L를 가정
하였다39). Table 2는 통합공정의 투입 및 생산 물질 
및 양의 리스트를 나타내었다.

3.4.3 전 주기 영향 평가
이 단계에서는 각 단계의 환경적 영향을 평가하였다. 

환경적 영향을 평가하기 위해서 SimaPro 9.1 (PRé, 
Amersfoort, Netherlands)과 Ecoinvent 3.6 database 
(Ecoinvent, Zurich, Switzerland)를 사용하였다. 또한 
평가 방법으로 ReCipe V1.13 with the Hierarchist 

perspective를 사용하였다.

3.4.4 전 주기 해석
전 주기 해석은 전 주기 평가의 마지막 단계로, 이 

Name Unit Amount
Input

Feedstock kg/hr 18.999

SA kg/hr 1.616

Ammonia kg/hr 0.381

H2 kg/hr 0.105

NaCl kg/hr 0.662
Lime kg/hr 0.306

Output

BO kg/hr 1.000

1,3-BD kg/hr 1.583

CO2 kg/hr 2.205

FF kg/hr 0.046
Water kg/hr 6.077

Gypsum kg/hr 0.701

Ash kg/hr 1.548

Electricity MJ 31.096

BO kg/hr 1.000

Table 2. Process input/output values for 1 kg of BO

Fig. 4. System boundaries for (a) BO production and (b) gasoline production
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단계에서는 전 주기 영향 평가 결과를 바탕으로 환
경에 영향을 미치는 인자들을 밝혀낸다. 환경적 영
향 인자들 중에서 기후 변화(climate change)와 화석 
연료 고갈(fossil depletion)가 대표적인 인자로 고려
된다40). 기후 변화는 누적 온실가스를 이산화탄소 당
량(kg CO2 equivalent)으로 계산하였고, 화석 연료 
고갈은 사용한 화석 연료 당량(kg oil equivalent)으
로 소모한 에너지의 양을 계산하였다.

4. 결과

4.1 기술-경제성 평가 결과
제안한 통합 공정의 실현 가능성을 파악하기 위해

서 기술-경제성 평가를 실시하였다. 기술-경제성 평
가는 불확실성 등으로 인한 위험성 등이 통합 공정
의 경제적 영향이 가지 않도록 하기 위해서다34). 전
체 공정에서 차지하는 가격의 비중을 쉽게 비교하기 
위해 다른 직접 및 간접비를 포함해 연간 자본비
(annualized capital cost)와 운영비로 계산하였다. 세
부 연간 자본비와 운영비의 세부 사항은 각각 Table 3
과 Table 4에 나타내었다(주요 장비비는 Appendix 
Table 2에 나타냄.).

통합공정의 총 연간 자본비 47.2 MM$/year이다. 
이 중 가장 많은 비중을 차지하는 섹션은 heat and 
power generation 섹션으로, 전체 자본비의 27.8%를 

차지한다. 그 다음으로 비용이 많이 드는 섹션은 bi-
omass fractionation 섹션으로, 전체 자본비의 22.0%
를 차지한다. 섹션들 중에서 heat and power gen-
eration과 wastewater treatment 섹션은 전체 자본비
의 46.4%를 차지하지만, 통합공정의 메인 섹션이 아
니라 부산물을 처리하는 보조 섹션이다. 이 비용들
을 시설을 직접 짓지 않고 외부 부산물 처리 시설에 
위탁해 대체할 수 있다. Biomass fractionation 섹션
에서 많은 비용이 발생한 이유는 R-1 때문으로, 해
당 섹션의 79%를 차지한다. R-1의 높은 가격에 기인
하는 원인은 크게 2가지이다. 먼저, 많은 바이오매스
와 용매의 유량 때문이다. 많은 양의 바이오매스를 
분별하기 위해 많은 용매를 사용하는데, 이로 인해 
반응기의 부피가 커지게 되어 가격이 상승하게 되었
다. 다음으로, R-1의 반응에서는 촉매로 황산을 사용
하기 때문에 황산으로 인한 부식을 방지해야 한다. 
따라서 내부 식성이 되지 않은 다른 반응기보다 높
은 가격을 가진다. 

운영비의 경우에는 매년 128.5 MM$가 발생한다. 
이 중에서 가장 많은 부분을 차지하는 것은 원료인 
white birch다. 원료의 가격은 전체 운영비의 72.3%
를 차지한다. 이와 같이 가격이 높은 이유는 white 
birch의 가격은 운송 및 전처리의 모든 과정을 포함
한 가격이기 때문이다. 다음으로 많은 부분을 차지
하는 부분은 고정 운영비(fixed operating cost)다. 여

Annualized capital cost (MM$/year)

Biomass fractionation 10.4

FF production 4.4

1,3-BD production 4.3
BO production 4.8

Wastewater treatment 8.8

Storage 0.8

Heat and power generation 13.1

Utilities 0.5

Total 47.2

Table 3. Annualized capital cost per section (plant capacity: 
2,000 ton-biomass per day) Operating cost (MM$/year)

White birch (feedstock) 92.9

Hydrogen 5.8

Surfuric acid 5.3

NaCl 4.2
Other raw materials 5.8

Fixed operating cost 11.0

Catalyst replacement 0.6

Waste disposal 2.0

Utilities usage 0.8

Total 128.5

Table 4. Itemized operating cost (plant capacity: 2,000 ton-bio-
mass per day)
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기에는 공정을 운영하는 데 필요한 인력의 급여, 유
지비 그리고 세금 및 보험료 등이 포함된다.

4.2 파이오니어 플랜트 분석
파이오니어 플랜트 분석은 이전에 지어지지 않았

던 새로운 공정에 대하여 실시하는 경제성 분석 방
법이다41). 기술 성숙도가 낮은 공정의 불확실성 등으
로 인한 성능 저하와 비용 증가를 반영하여 보다 현
실적인 비용을 추정할 수 있다. 이를 위해 몇몇의 파
라미터들과 비용 증가와 성능을 파악하기 위한 식이 
사용되고 이는 Table 5에 나타내었다. 분석을 위해 
사용된 파라미터들은 NREL 보고서를 참고해 결정
하였다42). 또한 새로운 공정에 대한 불확실성을 고려
하여 일반적으로 상용 공정에 대해서는 예비비
(project contingency)를 전체 직접비(total direct cost)
의 10%로 측정하지만, 파이오니어 플랜트에 대해서
는 30%로 반영하였다. 이번 파이오니어 플랜트 분
석에서는 가능성 있는 경우(probable case)와 보다 
보수적인 관점을 알아보기 위해 비관적인 경우

(pessimistic case)를 고려하였다.
파이오니어 플랜트 분석은 Table 5에 나타낸 파라

미터들을 Eq. 1과 Eq. 2를 사용해 구한 공정 성능
(plant performance)과 가격상승(cost growth)에 의한 
전체 비용 증가를 반영한다. Table 5에서 볼 수 있듯
이 가능성 있는 경우와 비관적인 경우의 차이는 
waste와 impurities에서 발생한다. 가능성 있는 경우
와 비관적인 경우에서 waste는 각각 3, 4으로 설정하
였고, impurities는 각각 4, 5로 설정하였다. 이 두 파
라미터들을 제외한 나머지 파라미터들은 같은 값으
로 설정하였다.

공정 성능은 Eq. 1을 이용해 계산하였고, 가능성 
있는 경우는 최초 공장 가동 1년 후의 공정 성능은 
25.0%이고, 공정 성능이 20%씩 향상된다고 가정하
였을 때 공정 성능이 100%가 될 때까지 걸린 시간은 
9년으로 계산되었다. 또한 비관적인 경우는 최초 공
장 가동 1년 후의 공정 성능은 20.8%이고, 동일한 
가정으로 공정 성능이 100%가 될 때까지 10년이 걸
리는 것으로 계산되었다. 일반적으로 최초 공장 가
동 1년 후의 공정 성능이 40% 미만일 경우에는 공정 
성능이 100%가 될 때까지 많은 비용이 발생한다고 
추측할 수 있다. 이는 설계한 공정의 공정 성능이 
100%에 도달하기 위해서 경우 많은 자본 투입이 필
요하다고 판단할 수 있다41).

비용 증가에 대해서는 가능성 있는 경우는 Eq. 2를 
통해 계산하였고, 가능성 있는 경우와 비관적인 경
우가 각각 0.43, 0.40으로 계산되었다. 공정 성능과 

Parameter Probable case Pessimistic case
Newsteps 5 5

Baleqs 0 0

Waste 3 4

Solid 0 0

Plant performance (%) 25.0 20.8

Pctnew (%) 23 23
Impurities 4 5

Complexity 9 9

Inclusiveness (%) 100 100

Project definition 8 8

Cost growth 0.43 0.40

Plant performance=85.77-9.69×Newsteps+0.33×Baleqs-
4.12×Waste-17.91×Solids (Eq. 1).
Cost growth=1.12196-0.00297×Pctnew-0.02125×Impurities-
0.01137×Complexity+0.00111×Inclusiveness-0.06361×
Project definition (Eq. 2).

Table 5. Parameters and equations for the calculation of plant 
performance and cost growth

Total capital investment (MM$)
Nth-plant 370.9
Probable case 939.2

Pessimistic case 1,032.9

Operating cost (MM$/year)
Nth-plant 14.5

Probable case 14.8

Pessimistic case 18.9

Table 6. Total capital investment and operating cost for the 
nth-plant and pioneer plant.
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비용 증가를 모두 고려한 전체 자본 투입(total capi-
tal investment)과 운영비의 변화는 Table 6에 정리하
였다. 상용 공정(nth-plant)은 4.1에서 계산한 결과를 
의미한다. 가능성 있는 경우와 비관적인 경우의 전
체 자본 투입은 상용 공정에 비해 각각 2.5배, 2.8배 
증가하였다. 반면 운영비의 경우에는 상대적으로 적
은 차이가 발생하였다. 이는 상용 공정의 고정 운영
비가 전체 운영비의 고작 9.0%를 차지하기 때문에 
각각 35.3%, 37.9%의 고정 운영비의 증가에도 전체 
운영비는 거의 변화가 없다.

4.3 최소 판매 가격
앞서 추정된 자본비와 운영비를 바탕으로, 할인 

현금 흐름법(discounted cash flow)을 이용하여 최소 
판매 단가를 결정하였다. 최소 판매 단가는 Fig. 5에
서 볼 수 있듯이, 순 현재 가치(net present value)가 
0이 될 때의 가격, 즉 손익분기점에서의 판매 단가이
다. 손쉬운 가격 비교를 위하여, 바이오 연료 가격을 
휘발유 갤런 당량(gasoline gallon equivalent, GGE)
으로 나타내었다. 바이오 연료와 함께 생산되는 1,3-
부타디엔의 판매 가격은 톤당 $1,564이지만 1,3-부

타디엔은 석유 가격에 따라 변동성이 크므로 그보다 
낮은 톤당 $1,500으로 설정하였다43).

Fig. 5(a)를 보면 상용 공정의 경우에는 1,3-부타
디엔과 바이오 연료의 공동 생산을 위한 총 비용은 
$8.86/GGE이다, 이 중에서 가장 많은 비중을 차지하
는 비용은 production에서 발생하고, 전체의 73.3%
를 차지한다. 이 비용은 앞서 언급하였듯이 원료인 
white birch의 가격이 대부분을 차지한다. 이 공정의 
부산물로는 전기와 1,3-부타디엔이 있다. 부산물로 
인한 수익은 $4.10/GGE로 전체 비용의 476.3%를 차
지한다. 따라서 전체 비용에서 부산물로 인한 수익
을 제외한 나머지 $4.76/GGE가 바이오 연료의 최소
판매가격이다.

Fig. 5(b), (c)를 보면 파이오니어 플랜트의 가능성 
있는 경우와 비관적인 경우 모두 총 비용이 증가하
였음을 알 수 있다. 두 경우는 상용 공정에 비해 총 
비용이 각각 77.2%, 91.0% 증가하였다. 가격이 상승
한 주요 원인은 예비비를 포함한 고정 운영 비용의 
증가 때문이다. 파이오니어 플랜트의 경우, 바이오 
연료 생산을 위한 총 비용은 증가하였으나 부산물에 
의한 판매 수익은 동일하므로 바이오 연료의 최소 
판매 가격이 상승하였다. 그 결과, 가능성 있는 경우

Fig. 5. Cost and revenue of the proposed process: (a) nth-plant, (b) pioneer plant (probable case), (c) pioneer plant (pessimistic case)
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와 비관적인 경우의 최소 판매 가격은 각각 143.7%, 
169.7% 증가하여 $11.60/GGE, $12.84/GGE로 계산
되었다.

4.4 민감도 분석
앞서 말한 원료 및 부산물의 가격, 기술 발전으로 

인한 전환율 증가로 인한 최소 판매 가격의 변화를 
알아보기 위해 민감도 분석을 실시하였다. 민감도 
분석의 결과는 Fig. 6에 나타내었다.

경제적 파라미터는 원료 및 부산물의 가격, 할인
율이고, 공정 파라미터는 각각 R-7의 셀룰로오스로
부터 LA, R-6의 THF로부터 1,3-부타디엔의 전환율
이다. 각 파라미터는 현실적인 변동 범위를 고려해 
다른 변화율을 적용하였다. 원료와 부산물의 가격은 
각각 ±20%의 변화를 주었고, 할인율은 5%를 증감
하였다. 또한 각각의 전환율은 기술의 발전만을 고
려해 10% 증가를 고려하였다.

경제적 파라미터 중에서는 원료의 가격이 최소판
매가격에 가장 큰 영향을 주었고, 원료의 가격이 
20% 하락하였을 때 MSP는 $3.83/GGE로 19.7% 하
락하였다. 1,3-부타디엔과 전기의 가격은 20% 상승
하였을 때 최소 판매 가격이 각각 12.6%, 4.4%가 하
락한 것을 고려하면 원료로 인한 비용 변화가 부산

물들로 인한 수익 변화보다 최소 판매 가격에 더 큰 
영향을 미친다. 따라서 해당 공정의 바이오 연료는 
원료의 저렴하고 안정적인 공급이 가능한 곳에서 생
산되어야 한다. 할인율도 5%의 변화로 최소판매가
격이 -16.6%~17.4%까지 변화하므로 바이오 연료의 
최소 판매 가격에 큰 영향을 미치는 파라이터라고 
할 수 있다. 따라서 바이오 연료를 생산할 때 할인율 
또한 고려되어야 한다.

셀룰로오스에서 LA의 전환율은 결과적으로 바이
오 연료의 생산량을 늘리기 때문에 최소판매가격에 
큰 영향을 미친다. 셀룰로오스에서 LA의 전환율의 
경우 기존에는 61%이고 나머지 셀룰로오스의 경우
에는 불순물인 휴민으로 전환된다. 이때, 기술의 개
발로 전환율이 71%로 상승한다고 가정하면 최소 판
매 가격은 12.6% 감소한다. 이를 통해 원료의 가격
을 제외한 다른 경제적 파라미터보다 셀룰로오스로
부터 LA의 전환율이 최소 판매 가격에 큰 영향을 준
다는 것을 의미한다. 반면 THF에서 1,3-부타디엔으
로의 기존 전환율은 셀룰로오스의 전환율과 유사하
였으나, 똑같이 전환율이 10% 증가하였지만 최소 
판매 가격은 거의 감소하지 않았다. 이러한 차이가 
발생한 이유는 미반응한 THF는 D-5에서 분리되어 
다시 R-6으로 보내지기 때문에 최소판매가격에 큰 
영향을 주지 못하였다. 그럼에도 불구하고 최소 판

Fig. 6. Sensitivity analysis for economic and process parame-
ters Fig. 7. Life cycle assessment results
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매 가격이 감소하는 이유는 수율이 증가하면서 손실
되는 THF의 양이 감소하기 때문이다.

4.5 전 주기 평가 결과
1 GJ의 순 발열량을 기준으로 바이오 연료(22.87 

kg)와 휘발유(59.89 L)의 상대적인 환경적 영향을 
Fig. 7에 나타내었다. Fig. 7의 상대적인 값은 같은 
인자에서 계산된 두 연료의 환경적 영향 중 절대값
이 큰 것을 100% 또는 -100%로 하여 그에 대한 상
대적인 %값을 나타내었다.

휘발유 생산과 바이오 연료(BO) 생산의 환경적 
영향을 비교하기 위해서 9개의 인자(terrestrial acid-
ification, fossil depletion, human toxicity, photo-
chemical oxidant formation, freshwater ecotoxicity, 
marine eutrophication, climate change, particulate 
matter formation, marine ecotoxicity)를 고려하였다. 
휘발유 생산의 경우에는 환경적 영향이 전부 양의 
값을 가지는 반면 바이오 연료의 환경적 영향을 대
부분 음의 값을 가진다. 이는 휘발유 생산은 환경에 
부정적인 영향만을 끼치는 반면, 바이오 연료는 오
히려 환경에 긍정적인 영향을 끼침을 의미한다.

환경성 영향을 비교하기 위한 9개의 인자들 중에
서 대표적인 인자로 화석 연료 고갈(fossil depletion)
과 기후 변화(climate change)를 들 수 있다. 먼저, 화
석 연료 고갈의 경우, 설계한 공정에서는 환경에 긍
정적인 영향을 미치므로 음의 값을 가진다. 공정에 
많은 열과 전기가 소모됨에도 불구하고 음의 값을 가
질 수 있는 이유는 공정에서 발생하는 찌꺼기들을 태
움으로써 공정에 필요한 열을 충족시킬 수 있고, 또
한 남은 열량으로 전기를 생산해 전기 필요량도 모두 
충족하였기 때문이다. 게다가 이 공정에서는 필요한 
전기를 사용하고도 남은 전기는 부산물로써 판매하
였다. 판매되는 전기는 화석 연료로부터 생산되어야 
하는 전기의 양을 대체하므로 그만큼의 전기를 생산
하기 위해 소모되는 화석 연료를 절약할 수 있다. 그 
결과 화석 연료 고갈 항목에서 음의 값을 가진다.

기후 변화 항목에서도 동일한 이유로 음의 값을 

가진다. 설계된 공정에서는 바이오 연료를 생산하는 
과정에서 이산화탄소가 발생하지만, 마찬가지로 생
산된 전기가 화석 연료에서 생산된 전기를 대체하므
로 화석 연료를 태울 때 발생하는 이산화탄소의 양
을 줄이기 때문에 음의 값을 가진다.

5. 결 론

이번 연구에서는 연료로 사용할 수 있는 BO와 고
부가가치 물질인 1,3-부타디엔을 공동 생산하는 통
합공정을 설계하였다. 셜계한 공정은 에너지의 효율
성을 높여 관련 비용을 절감하기 위해서 열 통합을 
실시하였다. 공정에 필요한 열 에너지는 64% 감소
하였고, 냉각에 필요한 냉각에너지는 60% 감소하였
다. 열 통합 결과를 바탕으로 자본비와 운영비를 비
롯한 경제적 지표를 이용해 경제성 평가를 실시하였
다. 또한, 상용 공정이 아니므로 공정의 불확실성을 
반영해 현실적인 가격 예측치를 파악하기 위해 파이
오니어 플랜트 분석도 실시하였다. 그 결과는 각각
의 경우에서 순 현재가치가 0이 되는 BO의 최소 판
매 가격으로 나타내었다. 상용 공정일 경우에는 최
소 판매 가격이 $4.76/GGE이지만, 파이오니어 플랜
트의 가능성이 있는 경우와 비관적인 경우는 각각 
$11.60/GGE와 $12.84/GGE로 143.7%, 169.7% 증가
하였다. 화석 연료로부터 휘발유를 생산하는 공정과 
바이오매스로부터 BO와 1,3-부타디엔을 생산하는 
통합공정의 환경적 영향을 비교하기 위해서 전 주기 
평가를 실시하였다. 그 결과 휘발유 생산 공정의 경
우 환경에 부정적인 영향을 미치는 반면, 통합 공정
의 경우에는 대부분의 파라미터에서 환경에 긍정적
인 영향을 미치는 것으로 확인하였다. 이는 통합 공
정에서 생산된 전기가 화석 연료로부터 생산되어야 
할 전기를 대체하기 때문에 나타난 결과이다. 종합
하자면 지난 10년간의 휘발유 가격($2.77/gal)을 기
준으로 비교하면 통합공정에서 생산된 BO의 최소판
매가격은 경제성이 낮다고 볼 수 있다44). 하지만 환
경적인 관점에서 봤을 때, 기존의 화석 연료보다 환
경적인 이득이 매우 크기 때문에 앞으로 기술이 발



630     1,3-부타디엔과 부텐 올리고머 공동 생산을 위한 바이오 정유 공정의 설계 및 분석

>> 한국수소및신에너지학회 논문집 제32권 제6호 2021년 12월

전하여 경제성을 갖추게 되면 기존의 화석 연료로부
터 생산되던 연료와 1,3-부타디엔을 대체할 수 있다
고 예상한다.
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Appendix

1 6 7 12 17 18 23 26 30 32

Temperature (℃) 25.0 159.6 117.0 116.9 219.8 221.9 15.0 60.0 97.0 100.0 

Pressure (atm) 1.0 3.4 20.4 1.0 1.3 34.5 35.5 5.4 1.0 22.2 
Mass flows
(kg/hr) 119,047 133,444 311,343 11,622 32,112 1,469 11,559 725 1,535 7,382 

1,3-BD 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

Acetate 5,000 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

Acetic acid 0 322 4,678 215 0 0 0 0 12 0 

Ash 250 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

BO 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 
Butene 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

CaSO4 0 607 0 0 0 0 0 0 0 0 

Cellulose 37,500 30,637 0 0 0 0 0 0 0 0 

CO 0 0 0 0 0 0 3,373 220 0 43 

CO2 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

Extract 583 38 546 0 546 0 0 0 0 0 
FA 0 22 319 26 0 0 0 0 10 0 

FF 0 488 4,032 10,996 0 0 0 0 622 0 

FFA 0 0 0 0 0 0 0 0 5 0 

Formaldehyde 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

Furan 0 0 0 0 0 0 7,687 24 8 7,325 

Glucose 0 293 4,249 0 1,062 0 0 0 0 0 
GVL 0 88,789 208,831 0 1,644 458 0 0 0 0 

H2 0 0 0 0 0 0 485 481 0 0 

H2O 35,714 4,379 51,509 384 0 0 13 0 878 13 

HMF 0 26 382 0 382 0 0 0 0 0 

HUMIN-C5 0 736 0 0 1,258 0 0 0 0 0 

HUMIN-C6 0 1,167 0 0 2,390 0 0 0 0 0 
LA 0 358 1,516 0 4 1,011 0 0 0 0 

Lignin 18,083 1,165 16,918 0 16,918 0 0 0 0 0 

NaCl 0 0 0 0 2,902 0 0 0 0 0 

Propene 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

Protein 833 833 0 0 0 0 0 0 0 0 

SA 0 335 4,871 0 4,871 0 0 0 0 0 
THF 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

Xylan 21,083 2,319 0 0 0 0 0 0 0 0 

Xylose 0 929 13,493 0 135 0 0 0 0 0 

Appendix Table 1. Major stream information for Fig. 2
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34 37 39 42 48 53 60 65 69 72

Temperature (℃) 63.2 15.7 25.0 25.0 220.0 154.2 170.0 375.0 170.0 153.6 

Pressure (atm) 1.0 1.0 1.8 1.0 34.5 1.0 15.8 35.5 35.5 1.0 
Mass flows
(kg/hr) 7,816 2,497 5,309 4,386 193,034 159,239 1,871 27,435 10,943 6,048 

1,3-BD 0 456 4,507 4,363 0 0 0 0 0 0 

Acetate 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

Acetic acid 0 0 0 0 322 187 0 0 0 0 

Ash 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

BO 0 0 0 0 0 0 0 0 0 5,996 
Butene 0 419 253 13 0 0 0 0 6,063 0 

CaSO4 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

Cellulose 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

CO 43 0 43 4 0 0 0 0 0 0 

CO2 0 0 0 0 0 0 0 0 4,760 0 

Extract 0 0 0 0 38 38 0 0 0 0 
FA 0 0 0 0 5,327 0 0 0 0 0 

FF 0 0 0 0 1,694 1,077 0 89 54 52 

FFA 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

Formaldehyde 0 44 43 4 0 0 0 0 0 0 

Furan 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

Glucose 0 0 0 0 293 293 0 0 0 0 
GVL 0 0 0 0 122,341 134,071 1,337 10,938 0 0 

H2 0 0 4 0 0 0 0 0 0 0 

H2O 13 96 29 2 30,403 4,692 534 16,408 66 0 

HMF 0 0 0 0 26 26 0 0 0 0 

HUMIN-C5 0 0 0 0 1,478 1,478 0 0 0 0 

HUMIN-C6 0 0 0 0 14,443 14,443 0 0 0 0 
LA 0 0 0 0 13,742 0 0 0 0 0 

Lignin 0 0 0 0 1,165 1,165 0 0 0 0 

NaCl 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

Propene 0 27 61 0 0 0 0 0 0 0 

Protein 0 0 0 0 833 833 0 0 0 0 

SA 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 
THF 7,759 1,456 367 0 0 0 0 0 0 0 

Xylan 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 

Xylose 0 0 0 0 929 929 0 0 0 0 

Appendix Table 1. Continued
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Section Equipment Total equipment cost Reference

Biomass
fractionation

F-1 4,622,683 34)

F-2 4,531,962 34)

R-1 35,021,485 45)

V-1 137,700 Aspena)

FF 
production

D-1 10,123,200 Aspena)

D-2 1,359,930 Aspena)

F-3 356,652 34)

R-2 543,320 Aspena)

R-3 78,370 Aspena)

S-1 5,293,047 34)

1,3-BD
production

CP-1 1,469,663 34)

A-1 1,662,517 16)

D-3 236,135 Aspena)

D-4 156,020 Aspena)

D-5 167,627 Aspena)

R-4 3,184,636 45)

R-5 3,227,650 16)

R-6 5,653,082 45)

S-2 44,820 Aspena)

S-3 1,066,527 16)

S-4 32,400 Aspena)

BO
production

D-6 3,053,040 Aspena)

D-7 814,320 Aspena)

D-8 856,320 Aspena)

F-4 220,276 34)

R-10 3,852,386 13)

R-11 3,585,279 13)

R-7 422,280 Aspena)

R-8 1,061,029 46)

R-9 505,580 Aspena)

S-5 4,108,288 34)

a)Aspen: aspen  process  economic analyzer.

Appendix Table 2. Major equipment information for Fig. 2
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