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요 약

본 연구에서는 Isobutyl Acetate와 Isobutyl Alcohol의 공비혼합물을 압력변환증류공정(PSD; Pressure Swing

Distillation Process)을 이용하여 99.9 mol% 이상의 Isobutyl Acetate를 분리하는 공정모사를 수행하였다. 압력변환증류

공정은 공비혼합물의 상대휘발도와 공비조성이 압력의 변화에 따라 차이가 나는 특성을 이용한 공정이다. 액상에서는

Non-Random Two Liquid (NRTL) model을 그리고 기상에서는 Peng-Robinson equation을 이용하였다. 최적화 방법으

로 환류비와 주입단 위치를 변수로 두고 총 재비기 소요 열량을 최소화시키는 목적으로 최적화를 수행하였다. 압력변

환 증류공정은 두 개의 증류탑을 필요로 함에 따라 고압 증류탑과 저압 증류탑의 배열에 따른 최적화 조건 또한 비교

를 수행하였다.

Abstract − In this study, an optimization process design has been performed to separate 99.9 mol% of Isobutyl Ace-

tate from binary azeotropic mixture of Isobutyl Acetate and Isobutyl Alcohol system using a Pressure Swing Distillation

(PSD). PSD is used to separate binary azeotropic mixtures using the difference between the relative volatilities and azeo-

tropic compositions by changing the system pressure. Non-Random Two Liquid (NRTL) model for liquid phase and the

Peng-Robinson equation for vapor phase are used. An optimization study for the reflux ratio and feed stage locations

which minimize the total reboiler heat duties are studied. Since PSD process consists of two columns, i.e. high pressure

and low pressure, the effect of column sequence on the optimum conditions is reported.

Key words: Pressure Swing Distillation, Simulation, Azeotropic Mixture, Isobutyl-Acetate, Isobutyl-Alcohol, Non-Random Two

Liquid (NRTL) Model, Peng-Robinson Equation of State

1. 서 론

Isobutyl acetate (IBAc)는 화학 산업에서 널리 사용되는 용매이다.

IBAc는 그 자체 또는 다른 용매와 함께 코팅, 잉크, 접착제, 산업용

세척제, 탈지제로 사용된다. IBAc의 제법은 아세트산과 IBA의 에스

터화에 의해 생성된다. 최근에 산업발달과 더불어 폐수의 양이 점차

증가하면서 오염물질의 종류도 다양해지고 있다. 화학공업에서 배출

되는 유기성 폐수는 일반적으로 지방족 및 방향족 탄화수소와 그 화

합물이 포함되어 있으며 이러한 폐수는 공비혼합물은 주어진 압력에

서 같은 온도에서 끊고 기-액 평형에서 액상의 조성과 기상의 조성

이 같은 혼합물을 가리킨다. 이것은 다음과 같이 크게 두 가지로 구

분된다. 동형질의 공비혼합물과 이형질의 공비혼합물로 구분된다. 동

형질의 공비혼합물(Homogeneous Azeotrope)은 평형에서 증기와 한

상의 액체를 형성하고, 이형질의 공비혼합물(Heterogeneous Azeotrope)

은 평형에서 서로 다른 증기와 두 상의 액체를 형성한다. 여기서 이

형질의 공비혼합물은 항상 최소 끓는점을 갖는다.

공비 혼합물을 분리하기 위해, 공비증류, 추출증류 공정들이 일반

적으로 사용되고 이 공정들은 추가적으로 공비점 분리제나 용매 등

이 필요하다. 이러한 공정들의 적용에 에너지를 절감하여 공비혼합

물을 분리할 수 있는 공정들이 최근 연구 되어지고 있다[1-4]. 압력

변환증류 공정은 공비점 분리 방법의 하나로, 압력을 변화시킴으로

써 상대 휘발도와 공비조성의 차이가 생기는 점을 이용한다[5-8]. 압
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력변환증류공정은 공비점 분리제 등의 추가 물질이 필요치 않으므로

환경 친화적이라 할 수 있다. 그러므로 압력변환증류공정은 공비증

류나 추출증류의 대안 공정으로 사용한다. 최근, 압력변환증류 공정

에 대한 관심이 증대되고 있으며, 많은 공비혼합물 적용이 고려되고

있다[9-17]. 대부분 공비 혼합물은 압력변화에 민감하게 공비점의 이

동을 보인다. 압력변환증류 공정의 원리는 이러한 거동을 이용하여

증류탑의 작동압력에 변화를 줌으로써 혼합물의 상대휘발도와 공비

점 즉, 공비조성을 달라지게 함으로써 각각의 성분을 거의 순수한 성

분으로의 분리를 용이하게 한 것이다. Table 1은 압력변환증류 공정

에 의해서 분리될 수 있는 이성분계 공비혼합물을 요약하였다[18].

2. 열역학 이론

기-액 평형 계산을 위해서, 다음과 같은 상평형 알고리즘이 사용

된다. 퓨가시티는 온도, 압력, 기-액 조성에 따른 함수로써 식 (1)과

같이 나타낼 수 있다.

i = 1, 2, .., n (1)

여기서 은 기체상에서 성분 i의 화학적 퓨가시티를, 은 액체상

에서 성분 i의 화학적 퓨가시티를 나타낸다. 각 상에서의 비 이상성

을 설명하기 위해, 상태방정식과 활동도 모델은 기체상과 액체상은

아래 식 (2a), (2b)와 같이 나타낼 수 있다.

 for vapor phase (2a)

 for liquid phase (2b)

이 연구에서는 Peng-Robinson [19] 상태방정식이 기체상에서의

퓨가시티 계수 계산을, NRTL [20] 액체활동도 계수 모델은 액체상

의 퓨가시티 계수를 계산하는데 사용되었다.

고압 증류탑의 운전압력이 대기압이며, 저압 증류탑의 압력은 20

kPa로 기체상은 이상적이라 가정할수 있지만, 보다 정확한 계산을 위

해 Peng-Robinson 상태방정식이 기체상의 비이상성을 계산하고, 식

으로 나타내면 식 (3)과 같다.

(3)

성분 i에대한 NRTL 액체 활동도 모델식은 식 (4), (5)와 같이 표

현할 수 있다.

(4)

(5)

식 (5)에서 bij, bji, αij의 이성분계 상호작용 변수가 존재한다.

NRTL의 이 상호작용변수들을 isobutyl alcohol과 isobutyl acetate의

기존에 나와있는 기-액 상평형 실험 데이터[21]로 회귀분석하여 이

이성분계의 최적의 상호작용변수들을 구하였다. 회귀분석에는 PRO/

II의 Regress 기능을 사용하였다. 최적의 변수를 구하는데 최소화시

킬 목적함수로 식 (6)을 사용하였다.

ObjectiveFunction = (6)

최적화된 NRTL 상호작용 변수들은 Table 2에 나타내었다. Isobutyl

alcohol과 isobutyl acetate의 기-액 상평형 데이터와 회귀분석으로

추산된 결과를 비교한 그래프는 Fig. 1에 나타내었다.

본 연구에서는 압력변환증류 공정의 총 재비기 소요 열량을 최소화
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Table 1. Examples of binary azeotropic mixtures

No component

1 carbon dioxide - ethylene

2 hydrochloric acid - water

3 water - ethanol

4 water - acrylic acid

5 water - acetonitrile

6 water - propylene oxide

7 water - methyl acetate

8 water - propionic acid

9 water - 2-methoxyethanol

10 water - 2-butanone(methyl ethyl ketone(MEK))

11 water -tetrahydrofuran(THF)

12 carbon tetrachloride - ethanol

Table 2. Optimized NRTL binary parameters

bij bji ij AAD*

-0.00359975 250.64 0.3 0.000064417

i = isobutyl alcohol, j = isobutyl acetate

*AAD=Average Absolute Deviation

Fig. 1. Isobaric experimental data of isobutyl alcohol/isobutyl ace-

tate azeotrope at 20 kPa and its prediction with NRTL.
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시키는 목적으로 최적화 작업을 수행하였고 그에 따른 공정조건을

구하였다. 이를 위해 공비혼합물 즉 Isobutyl Acetate와 Isobutyl

Alcohol의 기-액 상평형 실험데이터(T-x-y)를 이용하여 최적의

NRTL 변수 값을 구하였고 저압과 고압 칼럼의 local optimum 값을

구하였고 최종적으로 전체 공정(LP-HP 및 HP-LP Column) 배열에

따른 global optimum 값을 구하였다. 

3. 공정모사 및 설계최적화

공정모사 및 최적화를 위하여 상용공정 모사기인 PRO/II with

PROVISION release 9.2를 사용하여 수행하였다. 압력변환증류 공정

에 의한 분리는 서로 다른 압력에서 작동되는 두 개의 증류탑을 사

용하여 수행된다. 각각의 증류탑에서 증류된 증류탑 상부의 조성은

공비조성에 접근하면서 증류되고 두 개의 증류탑 사이로 환류되어

운전된다. 압력변환증류 공정의 주요 문제는 압력 P1과 P2의 증류탑

의 배열을 어떻게 할 것 인가이다. Fig. 2, 3를 보면, 만약 P1이 첫 번

째로 배열하고 P2가 다음에 배열한다면 feed mixture xF의 조성은

xazeo2와 1의 범위 내에 있을 것이다. 반대로 P2가 첫 번째로 배열하

고 P1가 배열한다면 feed mixture xF의 조성은 0과 xazeo1의 범위 내

에 있을 것이다. 즉, P1이 첫 번째로 배열하고 P2가 다음에 배열일 때

저압인 P1 증류탑에 xazeo2와 1의 범위 내에 feed mixture xF가 주입

되면 탑 하부로 순수성분 A를 회수하고 저압의 공비조성 xazeo1(D1)

에 근접하여 증류된다. 이것은 펌프에 의해서 가압되어 고압인 P2 증

류탑에 주입되어 탑 하부로 순수성분 B를 회수하고 고압의 공비조

성 xazeo2(D2)에 근접하여 증류되고 다시 이것은 밸브에 의에서 감압

되어 P1 증류탑으로 환류된다. 

Isobutyl Acetate와 Isobutyl Alcohol 공비혼합물 분리를 위한 압력

변환증류 공정의 공정모사를 위해 기본적인 조건들을 Table 3에었다.

저압조건은 20 kPa, 고압조건은 101.325 kPa인 대기압 조건으로 하

였다. Isobutyl Acetate을 기준으로 고압과 저압에 대하여 Txy 그래

프를 plot하면 Fig. 4와 같고, Fig. 4에서 나타낸 Feed range를 보면

HP column → LP column 순으로 배열하였을 때 Feed의 범위는 약

0.16~1.0이며, 밑의 그래프에서 LP column → HP column 순으로 배

열하였을 때 Feed 범위는 약 0.0~0.47이다. 이 두 배열의 공통된 범

위는 약 0.16~0.47이고 이 사이의 값을 Feed의 Isobutyl Acetate의 조

성 값으로 0.4 mol fraction으로 가정하였다. 앞서 정한 고압 저압 각

각의 운전압력 선정은 증류탑에서 응축기의 평균 운영 온도인 45 oC와

재비기의 온도인 180 oC의 범위에 있는 압력 값을 사용하기 위하여

저압 증류탑의 압력은 Fig. 5에 나와있듯이 약 67.5 oC일 때의

20 kPa, 고압 증류탑의 압력은 약 107.5 oC일 때의 대기압과 동등한

101 kPa의 값으로 정하였다. Feed 조건은 온도는 실온인 25 oC, 압력은

대기압인 101.325 kPa, 유량은 100 kgmol/hr라고 가정하였다.

Case1으로 고압 저압 배열로 공정모사 및 최적화를 수행하였다.

여기서 환류비에 따른 재비기 소요 열량을 최소로 최적화하는 값을

구하기 위하여, 고압 탑의 경우 x축을 고압 증류탑의 환류비, y축을

재비기 소요 열량으로 두고 plot했을 시 1.8~2.4 사이의 범위에 최소

환류비가 있음을 확인하였고, 다시 범위를 좁게 plot하여 고압 증류

탑의 최소 환류비가 2.15일 때 최적인 것을 Fig. 6과 같이 확인하였다.

Fig. 2. T-x-y diagram at different pressure P1 and P2. 

Fig. 3. Configuration of Pressure swing distillation.

Table 3. Design conditions

Feed Temperature 25 oC

High Column Operating Pressure 101.325 kPa

Low Column Operating Pressure 20 kPa

Number of Stages (HP & LP) 25 (Assumed)

Feed Flowrate 100 kgmol/hr

Feed Composition
Isobutyl Acetate 0.4

Isobutyl Alcohol 0.6

Fig. 4. Isobutyl Acetate Txy Graph.
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앞의 고압 탑의 경우와 같은 방법으로 저압 탑의 경우도 x축을 저

압 증류탑의 환류비, y축을 재비기 소요 열량으로 두고 plot했을 시

2.5~3.5 사이의 범위에 최소 환류비가 있음을 확인하였고, 다시 범위를

좁게 plot하여 저압 증류탑의 최소 환류비가 3.00일 때 최적인 것을

Fig. 7과 같이 확인하였다.

그 다음 최적화 방법으로 공급단 위치의 따른 재비기 소요 열량을

최소화 하는 최적화 값을 구하기 위하여 고압 증류탑의 공급단에 변

화를 주면서 재비기 소요 열량의 변화를 살펴보았다. 저압 증류탑 공

급단에 따른 재비기 소요 열량 값을 plot하였을 때 4~6단 사이에서

공급이 이루어질 때 최적의 상태인 것을 확인할 수 있었다. 다시 범

위를 좁게 plot하여 저압 증류탑의 공급단에 대한 재비기 소요 열량

Fig. 5. Isobutyl Acetate PTx(azeotrope) Graph.

Fig. 6. Reflux ratio vs. Reboiler duty for High pressure column in Case1.

Fig. 7. Reflux ratio vs. Reboiler duty for Low pressure column in Case1.

Fig. 8. Feed stage vs. Reboiler duty in Case1.
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값을 plot하여 고압 증류탑이 7단으로 공급이 이루어질 때 최적의 상

태인 것을 Fig. 8과 같이 확인할 수 있었다.

고압 증류탑의 공급단이 7단일 때 저압 증류탑의 공급단은 5단이

되고 그 때의 재비기 소요 열량은 18.616×106Kcal/h으로 최소가 되

어 최적의 조건이 됨을 Fig. 6에서 볼 수 있다. 운전 압력에 따른 두

개의 증류 배열을 앞서 수행한 고압 저압 배열과 반대로 저압 고압

배열로 바꾸어 앞과 같은 방법으로 최적화 과정을 수행 하였다.

앞선 경우와 다른 증류탑 배열에서의 환류비에 따른 재비기 소요

열량 최적화를 위해, x축을 저압 증류탑의 환류비, y축을 재비기 소

요 열량으로 뒀을 때 2.4~3.0 사이의 범위에 최소 환류비가 있음을

확인하였고, 다시 범위를 좁게 plot하여 저압 증류탑의 최소 환류비

가 2.65일 때 최적인 것을 Fig. 9와 같이 확인하였다.

고압 증류탑의 경우도, x축을 고압 증류탑의 환류비, y축을 재비기 소

요 열량으로 뒀을 때 1.5~2.1 사이의 범위에 최소 환류비가 있음을

확인하였고, 다시 범위를 좁게 plot하여 고압 증류탑의 최소 환류비

가 1.78일 때 최적인 것을 Fig. 10과 같이 확인하였다.

최적의 고압 증류탑과 저압 증류탑의 공급단을 알아보기 위하여

저압 증류탑의 공급단에 변화를 주면서 재비기 소요 열량의 변화를

살펴보았다. PRO/II를 이용하여 재비기 소요 열량 값을 구한 뒤 저

압 증류탑의 공급단에 따른 재비기 소요 열량 값을 plot하였을 때 3~5

단 사이에서 공급이 이루어질 때 최적의 상태인 것을 확인할 수 있

었고, 더 정확히 plot하여 저압 증류탑에서 4단으로 공급이 이루어질

때 최적의 상태인 것을 Fig. 11과 같이 확인할 수 있었다.

고압 증류탑의 공급단이 7단일 때 저압 증류탑의 공급단은 4단이

되고 그 때의 총 재비기 소요 열량은 23.88×106Kcal/h으로 최소가 되

Fig. 9. Reflux ratio vs. Reboiler duty for Low pressure column in Case2.

Fig. 10. Reflux ratio vs. Reboiler duty for High pressure column in Case2.

Fig. 11. Feed stage vs. Reboiler duty in Case2.
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어 최적의 조건이 되었다. 이는 Fig. 7에 나타내었고, Fig. 8에서 총

재비기 소요 열량을 비교하였을 때, Case1: HP → LP 이 Case2: LP

→ HP 보다 총 재비기 소요 열량이 더 작은 것을 확인할 수 있었다.

따라서 Case1: HP → LP이 더 효율적이며 최적의 배열인 것을 확

인할 수 있었다.

4. 결 론

Isobutyl acetate와 Isobutyl alcohol 공비혼합물을 압력변환증류

공정을 통하여 분리하는 공정을 모사하고 최적화를 수행하여, 최

적의 환류비, 공급단, 고압 저압 증류탑의 배열 등의 결과를 얻을

수 있었다. 고압 저압 순 배열이 18.616×106Kcal/h로 저압 고압

배열의 23.88×106Kcal/h 보다 더 효율적인 공정이라 계산되었다.

여기서 고압 증류탑의 최적 환류비는 2.15, 저압 증류탑은 3.00으로 계

산되었고, 최적 공급단의 경우 고압은 7단, 저압은 5단으로 계산되

었다. 이 결과를 아래 Table 4에 정리하였다. 본 연구는 Isobutyl

Acetate and Isobutyl Alcohol의 공비혼합물 압력변환증류 공정으

로서의 최적공정설계 및 공정운영시의 효과적인 도구로서 응용 가

능하다 할 것이다.

감 사

이 논문은 환경부의 지식기반 환경서비스 전문인력 양성사업 과

제로 지원되었습니다.

Nomenclatures

T : absolute temperature [K]

P : pressure [kPa]

R : gas constant [J/gmole K]

N : number of moles

v : molar volume [m3/gmole]

xi and yi : liquid and vapor phase mole fraction of component i

and j

: vapor phase fugacity coefficient of component i in

a mixture

γi : activity coefficient of component i

Pi
vap : vapor pressure of component i

bij, bji, αij
: binary interaction parameters in NRTL model

ac : energy parameter in Peng-Robinson equation

b : size parameter in Peng-Robinson equation

α : alpha function in Peng-Robinson equation

Ti
exp and Ti

cal : experimental and calculated dew point temperature [K]
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