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요약: 증발식 해수담수화설비는 타방식에 비해 담수생산을 위한 에너지소비가 매우 크기 때문에 공정개선을 통해 에너

지를 절감하는 것은 매우 중요하다. 본 연구에서는 중동지역에 이미 설치되어 운전 중인 대용량의 다단플래싱방식의 증

발식 해수담수화공정을 대상으로 에너지절감방안을 제안하고 있다. 다단플래싱방식에서는 전단에서 증발하고 남은 브라

인이 전단보다 낮은 온도와 압력으로 운전되는 후단으로 이송되어 단계적으로 증발하는 방식을 취하는데, 본 연구에서

는 전단에서 후단으로 넘어가는 브라인의 일부를 최전단의 증발기로 공급되는 브라인 온도까지 재가열 후에 후단 혹은 

차후단으로 공급하는 공정개선을 통해 에너지절감을 달성하였다. 본 연구의 계산결과에 따르면 현재 운전 중인 다단플

래싱방식의 해수담수화플랜트에 브라인 재가열방식을 적용하는 경우 담수 1 kg을 생산하는데 필요한 비에너지를 최대 

약 5 %까지 절감할 수 있음을 확인하였다. 

주제어: 브라인 재가열, 다단플래싱 해수담수화, 최전단 증발기 공급해수 온도, 진공증발

Abstract: As thermal seawater desalination requires a fairly large amount of energy to produce freshwater compared with other 

processes, it is very important to reduce energy consumption through the improvement of a process. This paper proposes a 

method to reduce energy consumption for multistage flashing desalination (MSF) plants, which currently operate mainly in the 

Middle East region. In the MSF process, the brine that has not been evaporated in the preceding stage is supplied to the next 

stage; this supplied brine is evaporated in the next stage at lower pressure and temperature conditions. This process is con-

tinued from the first stage to the last stage. In this study, the energy consumption could be reduced by reheating the brine to 

the top brine temperature (TBT) and by transferring a part of brine to the stage following the next stage, or by reheating the 

brine supplied to the next stage up to the TBT. According to the calculation results, the specific energy required to produce 1 

kg of freshwater can be reduced by up to approximately 5 % if the proposed brine reheating method is applied to MSF plants 

that are currently in operation.

Keywords: Brine reheating, Multistage flashing seawater desalination, Top brine temperature, Vacuum evaporation

1. 서 론

물은 삶에 절대적으로 필요한 요소일 뿐만 아니라 물의 

활용은 모든 문명의 발전과 생명의 진화에 핵심이며[1][2], 

이는 고대문명의 발상지가 모두 담수를 손쉽게 얻을 수 있는 

지역이었다는 역사적인 사실로부터도 충분히 알 수 있다[3].

UN 보고서에 의하면[4], 현재 인류는 Figure 1에 보인 것

과 같이 전 지구적인 물부족(Global Water Shortage) 현상을 

겪고 있으며, 이는 인구증가와 경제발전에 수반된 생활수준

의 향상에 의해 물소비는 급격히 증가하게 있음에도 불구하

고 인류가 손쉽게 이용할 수 있는 담수는 Figure 2에 보인 

것처럼 굉장히 제약되어 있다는 사실에서 기인한다[4][5].

Figure 2에 보인 것처럼 지구상에 존재하는 수자원의 대

부분은 해수이며, 따라서 물부족을 완화하는 유일한 친환

경적인 해결책은 해수로 부터 담수를 생산하는 해수담수화

(Seawater Desalination)일 것이다. 담수화는 해수, 염수 또는 

광물질을 많이 포함하고 있는 지하수에 용해된 염분과 미
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네랄을 제거하여 관개용수, 공업용수 및 음용수를 생산하

는 것을 의미한다[6]. 현재 상용화되어진 담수화공정은 막

방식(Membrane Type)과 열방식(Thermal Type)으로서 막방

식은 역삼투압법(Reverse Osmosis, RO), 전기투석법

(Electro-dialysis, ED), 역전기투석법(Reverse Electro-dialysis, 

RED)이 있으며, 열방식은 다단플래쉬법(Multi-stage 

Flashing, MSF) 그리고 다중효용법(Multi-effect Distillation, 

MED)이 있다[7]-[11].

이에 반해 열방식은 2장에서 상세히 기술하겠지만 발전

소로부터 공급되는 저압증기를 열원으로 사용하여 해수를 

증발시키고, 증발된 증기를 응축시켜 담수를 생산하는 매

우 단순한 공정이다[10][11].

과거 수십 년부터 현재까지 해수담수화시장의 상황을 살

펴보면, 1990년대까지는 해수담수화설비는 중동지역을 중

심으로 열방식, 즉 증발식의 담수설비가 시장을 지배하였는

데, 이는 당시까지 RO 막의 회수율(공급해수량 대비 담수생

산량)이 낮고 운전을 위해 약 90 bar 이상의 고압으로 해수

를 공급해야만 하고 이와 동시에 RO 모듈의 가격이 막방식

에서 ED/EDR 공정은 비교적 염도가 낮은 저염수(Brackish 

Water)를 Figure 3에 보인 것과 같이 양이온(Cation) 교환막

과 음이온(Anion) 교환막을 이용하여 해수 중에 용해된 이

온들을 선택적으로 제거하여 담수를 만드는 방식이며

[12][15], RO 공정은 Figure 4에 보인 것과 같이 기본적으로 

여과과정을 이용하여 담수를 생산하는 방식이다[12][14].

이에 반해 열방식은 2장에서 상세히 기술하겠지만 발전

소로부터 공급되는 저압증기를 열원으로 사용하여 해수를 

증발시키고, 증발된 증기를 응축시켜 담수를 생산하는 매

우 단순한 공정이다[10][11].

과거 수십 년부터 현재까지 해수담수화시장의 상황을 살

Figure 1: Global physical and economic water scarcity from 

UN report[4].

펴보면, 1990년대까지는 해수담수화설비는 중동지역을 중

심으로 열방식, 즉 증발식의 담수설비가 시장을 지배하였

는데, 이는 당시까지 RO 막의 회수율(공급해수량 대비 담

수생산량)이 낮고 운전을 위해 약 90 bar 이상의 고압으로 

해수를 공급해야만 하고 이와 동시에 RO 모듈의 가격이 

매우 높았기 때문이다[2][10]-[12].

하지만 2000년대에 들어오면서 나노기술의 등장과 함께 

RO 막의 제작기술이 발전하면서 과거에 비해 낮은 공급해

수의 압력에서도 회수율이 높아지고, RO 모듈의 생산단가

가 급격히 하락하면서 현재에는 RO 방식이 해수담수화시

장을 지배하고 있다[15].

현재 해수담수화설비의 가장 큰 시장은 국토면적 대비 

사막지역이 많은 중동지역이며, 전 세계 담수생산량의 55% 

이상을 차지하고 있는 것으로 보고되고 있다. 하지만 중동

지역은 여전히 총 담수생산량의 75% 이상을 증발식에 의

존하고 있는데, 이는 중동지역에서 이용 가능한 홍해(Red 

Sea)의 해수질이 매우 열악하고 염도가 평균적으로 40,000 

ppm 이상이기 때문이다. 만일 이 지역에 RO 방식을 적용

하는 경우 RO 막의 수명이 급격히 짧아지고, 염도가 높을

수록 공급해수의 압력을 높여야하는 RO 방식의 특성상 정

교한 전처리설비를 반드시 고려해야하기 때문에 저렴한 유

류비용을 고려하면 여전히 증발식이 비용적인 면에서 유리

하기 때문이다[2][8]-[12].

전 세계적인 현상이지만, 특히 걸프만 지역의 대부분 중

동국가들은 물 부족이 당연한 지리적인 특성과 오일머니에 

의한 경제성장으로 생활수준이 높아져 담수에 대한 요구가 

다른 지역과는 비교할 수 없을 정도로 증가되고 있으며, 급

증하는 담수수요를 충족시키는 가장 간단한 해결책은 당연

Figure 2: Water distribution on Earth. Rivers available to 

humans is only 0.0003 % of total water on Earth from UN 

report[4].
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히 새로운 담수플랜트의 건설일 것이다. 하지만 플랜트의 

여유 공간에 컴팩트한 RO 모듈을 수직방향으로 추가하여 

생산량을 증가시킬 수 있는 RO 방식과는 달리 증발식의 경

우에는 기존설비 인근에 새로운 설비를 추가하는 방법 외에

는 대안이 없다. 2절에 기술되어있듯이 본 연구의 저자들은 

동의하지 않으나 국내외에서 수행된 일부의 연구에 따르면 

기존설비에 증발기를 추가함으로서 담수생산량이 증가된다

는 결과를 보고하기도 하였지만[13][14], 설령 그렇다 할지

라도 증발기를 추가하기 위해서는 대규모의 기계적 작업이 

필요할 뿐만 아니라 담수의 생산용량을 확장하기 위한 공사

기간 중에는 담수를 생산할 수 없다는 결점이 있다.

최근에는 증발식 담수화설비의 이와 같은 점을 고려하여 

H. Chung et al.. [10],  S. H. Choi [11],  M. M. Alhazmy [15]  

및 A. Gambier et al.은 [16] 이미 설치되어 운전되고 있는 

MSF형 기존 담수화설비를 대상으로 운전조건을 제어하여 

담수생산량을 증가시키고, 해수로부터 담수 1 kg을 생산하는

데 필요한 에너지를 의미하는 비에너지소비(Specific Energy 

Consumption, SEC)를 감소시킬 수 있는 방안을 발표하였다.

특히 S. H. Choi는 [11] 고온으로 운전되는 상류측 1, 2, 3

단에서 증발되지 않은 브라인의 일부를 저온으로 운전되는 

하류측 3개의 단으로 이송시키는 방법으로 SEC를 감소시

킨 결과를 보고하였다.

이에 반해 본 연구에서는 S. H. Choi의 [11] 연구에서 다

루지 않았던 전체 증발기에 걸쳐서 각 증발단 브라인의 일

부를 도약방식(Leap-frog Method)으로 하류측 증발기의 브

라인풀(Brine Pool)에 이송함으로서 담수생산량을 증가시킴

과 동시에 담수를 생산하는데 필요한 비에너지소비

(Specific Energy Consumption, SEC)를 감소시킬 수 있는 이

론적 계산결과를 제시하고자 한다.

Figure 3: Ion removal through the ion exchange membranes 

in electro-dialysis from KAERI report [12].

MF pore size: 0.1~1.0 mm

UF pore size: 0.001~0.01 mm

NF pore Size: 0.0001~0.001 mm

RO pore Size: ≤0.0001 mm

Figure 4: Membrane filtration through the current commer-

cial membranes. For RO filtration, a very high pressure 

should be applied due to the atomic sized pores formed on 

a membrane surface from KAERI report [12].

2. MSF 해수담수화설비

1절에서 언급한 바와 같이 현재 상용운전중인 증발식의 

해수담수화설비는 MSF와 MED 방식의 2가지이며, 본 연구

에서는 MSF 방식 해수담수화 설비에 브라인을 재활용하기 

위한 도약방식을 적용하였다.

MSF 해수담수화설비는 기본적으로 해수를 가열하고 이

를 증발시킨 후에 증발된 수증기를 냉각수가 흐르는 응축

기(Condenser)에서 응축시켜 담수를 생산하는 매우 단순한 

공정이다.

Figure 5는 Once-through MSF(OT-MSF) 플랜트의 개념도

로써 해수가 1단 증발기에 공급되기 전에 브라인히터에 의

해 1단 증발기의 운전압력에 대응하는 포화온도 Ts1 이상으
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로 충분히 가열되면, 해수는 식 (1)의 과잉에너지만큼의 과

열상태가 된다.

                         (1)

식 (1)에서 과 cp/TBT는 1단 증발기로 공급되는 브라인의 

단위시간당 질량유동율과 정압비열, 그리고 TTBT는 브라인히

터에 의해 가열된 후에 1단의 브라인풀로 공급되는 브라인

온도로서 Top Brine Temperature(TBT)라고 하며, Ts/1은 1단의 

운전온도, 즉 1단의 운전압력에 대응하는 포화온도이다.

이러한 과열액체가 1단 증발기 하부의 브라인풀로 공급

되면 액체는 포화액 대비 과잉에너지에 상응하는 식 (2)에 

해당하는 양만큼 순간적으로 증발(Flashing)하게 된다.

 


                                     (2)

식 (2)에서 hfg/1은 1단 증발기의 운전온도에 대응하는 포

화수증기의 증발잠열이다.

MSF 공정은 가열해수를 효과적으로 증발시키기 위해 일

반적으로 20단 이상의 증발기가 직렬로 설치되며, 마지막 

단은 진공유지를 위한 증기이젝터의 흡입 측에 연결되어있

기 때문에 증발기의 운전압력은 1단이 가장 높고 마지막 

단이 가장 낮으며, 따라서 증발기의 증발온도 역시 운전압

력에 비례하기 때문에 1단이 가장 높고 마지막 단이 가장 

낮게 된다.

상류측, 즉 전단에서 증발하고 남은 브라인은 전단과 후

단 증발기의 압력차에 의해 하류측, 즉 후단의 브라인풀로 

넘어가며, 후단 증발기로의 브라인 공급량은 식 (3)과 같이 

전단으로 공급된 브라인양에서 전단에서 증발한 브라인 양

Figure 5: Schematic diagram of multi-stage flashing (MSF) type seawater desalination process. In most real MSF plant, the 

stage number is over twenty[16]. This figure was cited from the work by Ali and Lawrence[17], and largely modified to pro-

vide a clear understanding of MSF process.

만큼 감소하게 된다.

                               (3)

식 (3)에서 은 전단에서 증발한 브라인 양으로

서 식 (4)와 식 (5)로부터 계산할 수 있다.

                         (4)

 


                                    (5)

각 증발단에서 증발한 증기는 Figure 5에 보인 것과 같이 

증발기의 상부에 설치된 냉각해수가 흐르는 응축기 튜브의 

외표면에서 응축된다. 응축된 청수는 응축기 하부에 설치된 

청수수집용 용기(Fresh water Collecting Tray)에 모이고 케스

케이드(Cascade) 방식으로 배출되며, MSF 플랜트가 N단의 

증발기로 구성된 경우의 총 증발량은 식 (6)으로 주어진다.

 
  






                                  (6)

Figure 5에 보인 것과 같이 해수펌프를 통해 공급된 해수

는 직렬로 연결된 각 단의 응축기 냉각튜브 내부를 순차적

으로 흐르면서 각 단의 증발기에서 증발된 증기를 응축시

킨 후에 온도가 상승한다.

해수펌프로 공급되는 온도 Tsea의 냉각해수 유량이 msea, 

그리고 각 단에서 증발된 증기는 완전히 응축된다고 가정

하면, 마지막 N단의 콘덴서를 통과하는 냉각해수의 온도상

승은 식 (7)과 같다.
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 


                          (7)

식 (7)에서 cp/sea는 Tsea의 온도로 공급되는 냉각해수의 

정압비열이고, 공급해수는 브라인히터를 거쳐 1단 증발기

의 브라인풀로 들어가서 증발하기 전까지는 유량이 일정

하므로   이다. 따라서 공급해수가 각 단의 콘덴

서를 통과하면서 증발증기를 응축시킨 후 1단의 응축기를 

빠져나올 때는 식 (8)의 온도를 유지하게 된다.

     
  






                      (8)

식 (8)의 Tin으로 1단 응축기에서 빠져나온 냉각해수는 

브라인히터에 의해 1단의 운전압력에 대응하는 포화온도

보다 높은 상태로 가열되어야만  브라인풀에서 증발되며, 

브라인히터에서 해수를  Tout에서 TTBT까지 상승시키기 위

한 열에너지는 식 (9)에 의해 계산된다.

                          (9)

식 (9)에서 cp/out은 온도가 Tout일 때의 해수의 정압비열을 

나타내며, 현재 상용설비로 운전되고 있는 MSF 해수담수

화설비의 TBT는 일반적으로 90~110oC이다[15][19][20].

TBT는 요구되는 담수생산용량, MSF 플랜트의 입지조건 

및 MSF 플랜트와 함께 설치되는 발전소의 증기공급량에 

의해 결정되며, TBT가 100oC 이하이면 전체 증발기는 진공

상태에서 운전되고, TBT가 100oC 이상이면 상류측 일부 증

발기는 대기압 이상 그리고 나머지 대부분의 증발기는 진

공상태에서 운전된다.

MSF 플랜트의 전체 증발기의 운전압력은 Figure 5에 보인 

것과 같이 마지막 증발단과 연결된 증기이젝터의 성능에 의

해 결정되는데, 증기이젝터는 증발과정 중에 발생한 불응축

가스(Non-condensable Gas, NCG)와 마지막 증발단까지 응축

되지 않은 수증기를 뽑아내는 역할을 수행한다.

기본적으로 MSF 및 MED 방식의 증발식 해수담수화설

비는 막방식과 비교하여 과다한 에너지를 소비하기 때문에 

담수 1 kg을 생산하는데 투입되는 에너지, 즉 식 (10)의 

SEC를 계산하여 플랜트의 효율을 평가하는 것이 일반적이

다[2][10][11].

 


                                     (10)

3. MSF 브라인 재활용

MED 및 MSF 방식의 증발식 해수담수화설비는 막방식

과 비교하여 담수생산을 위한 에너지소비가 크기 때문에 

식 (10)의 SEC를 감소시키기 위한 다양한 개념연구들이 최

근 수행되었다[2][10][11][15].

본 연구에서는 기존 연구들과는 달리 Figure 6에 보인 것

과 같이 상류측 증발기에서 증발하지 않고 다음 단으로 넘

어가는 브라인의 일부를 첫 단부터 마지막 단까지 1단씩 

건너뛰기, 즉 도약(Leap Frog)방식으로 TBT까지 가열한 후

에 후단 증발기로 이송함으로서 SEC를 감소시킬 수 있는 

방안에 대해 검토하였다.

2절에서 이미 언급하였지만 MSF 방식의 해수담수화설비

에서 청수생산을 위해 이용할 수 있는 열원은 플랜트의 총

온도차(Total Temperature Difference, TTD)로 정의되는 1단 

증발기로 공급되는 가열해수의 온도인 TBT와 냉각수로 공

급되는 해수온도와의 차이다[7].

                                 (11)

MSF 해수담수화 공정에서는 2절에서 언급한 바와 같이 각 

증발단에서의 증발로 인해 증발용 브라인의 염분이 지속적으

로 증가하기 때문에 하류측 증발기로 갈수록 해수가 증발하

는 비등온도가 각 증발단의 포화압력에 대응하는 포화온도보

다 높게 되는 증발온도의 상승(Boiling Temperature Elevation, 

BTE)이 발생된다. 뿐만 아니라 식 (8)을 계산하기 위한 비열 

역시 각 증발단마다 다르기 때문에 보다 정확한 계산을 위해

서는 이러한 변화를 고려해야만 하지만, 본 연구에서는 4장

에 언급한 것과 같이 계산과정의 단순화를 위해 무시하였다.

본 연구에서는 Brine의 재활은 Figure 6와 같이 앞단계에

서 일부 Brine을 N단계로 재가열하여 공급하는 것으로, 

Brine공급은 상류 증발기가 연결 파이프를 통해 하류 증발

기에 연결될 경우 작동 압력 차이로 인해 자연적으로 이루

어진다. 상류 증발기의 고온의 Brine이 낮은 작동 온도의 하

류 증발기로 이송되면 증발 속도는 증가한다. 그러나 고온

의 Brine이 상류에서 하류로 공급되는 경우에만 총 담수 생

산속도가 증가한다는 오해로 쉽게 이어질 수 있다. 상류의 

Brine이 브라인 풀로 옮겨지면 총 담수 생산량은 변하지 않

는다. Figure 6에 도시된 바와 같이 에너지보존 법칙의 관점

에서 상류에서 하류로 브라인 전달은 단지 상류 증발기에서 

이용 가능한 에너지의 일부를 하류 증발기로 이동하는 것으

로 담수의 경우 전달된 브라인은 열교환기에 의해 추가로 

가열되어야한다. Figure 6은 증발기를 상류에서 하류사이에 

연결하는 전략을 보여준다. Figure 6은 사용 가능한 온도와 

압력의 차이가 작을지라도 브라인풀는 전체 증발기를 통해 

연결될 수 있다. 상류에서 하류로 이동 된 브라인을 가열하

기 위해 열교환기가 필요하다. 일반적으로 쉘엔튜브형 또는 

플레이트 형이 고려될 수 있는데, 그 이유는 이들 2가지 유

형이 산업분야에서 가장 일반적이기 때문이다.

상업용 열교환기에서 저압 강하 요구사항을 충족시키는 

가장 좋은 유형은 이중 파이프 유형이다. 이중 증기 열교환

기의 쉘측에 가열증기를 공급하고 가열 후 응축수가 브라

인 히터의 응축수 관으로 향하게 되면 브라인히터와 이중 
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Figure 6: Brine re-utilization by the leaf-frog type brine transfer. The transferred brine should be heated to TBT through the 

double pipe type heat exchanger(DPHX). Heat source of DPHX is supplied from a power plant.

파이프 열 교환기의 튜브 측을 통해 연결된 다운 스트림 

브라인풀로 자연스럽게 흐른다. 배관을 통해 유체가 흐를

때 유량은 배관 치수와 배관의 입구와 출구 사이의 차압에 

따라 달라진다.

4. 계산을 위한 가정 및 계산방법

4.1 계산을 위한 가정

3절에서 언급한 MSF 공정에 브라인 재활용을 적용함으

로서 에너지효율의 개선을 파악하기 위해서 다음과 같은 

가정을 도입하였다.

(a) OT-MSF 공정에 공급되는 해수는 100,000 kg/h이다. 공

급해수량은 현재 상업운전중인 플랜트에 비해 매우 적

지만 다른 경험적 상관관계가 본 연구에서는 고려하지 

않기 때문에 본 연구의 결과를 상용 플랜트에 적용하고

자 하는 경우에는 단순히 공급해수량을 증가시킴으로서 

개선결과를 충분히 예측할 수 있다.

(b) MSF 공정은 계절변화에 따라 해수의 온도가 변하고, 

이에 따라서 공급해수의 온도를 TBT까지 상승시키기

위한 열량 역시 영향을 받기 때문에 담수생산량이 계절

적으로 변동하기 마련이다. 본 연구에서는 보수적인 계

산을 위해 플랜트로 공급되는 해수온도는 적도부근의 

해수온도인 32°C로 가정하였다.

(c) 증발단의 증발증기 냉각을 위해 Figure 6에 보인 최종

증발단의 상부에 위치한 튜브뱅크에 공급되는 해수온도

는 36°C로 가정하였다. 플랜트로 공급되는  해수온도는

(b)에서 32°C로 가정하였지만 실제 플랜트에서는 판형

열교환기를 통해 흡입 된 해수는 생성 된 담수 또는 배

출 된 염수와 열 교환 된다.  그러므로 그것의 온도는

공급 된 해수의 온도보다 높다.

(d) 해수 밀도가 1,020 kg/m3이며, 염분은 표준 해수의 성질

인 35,000 ppm로 가정한다.

(e) 브라인 풀에서 증발 한 증기는 각 단계의 냉각 튜브 뱅

크, 즉 100% 응축기에 의해 완전히 응축된다.

(f) 최종 단계 작동 온도는 40 ℃이며[17][18], (b) 와 (c)의

가정을 고려하면 합리적이다.

(g) TBT는 현재 운영 중인 공장의 경우 값이 90~130 °C이

기 때문에 상황에 따라 다르다. TBT의 결정은 스케일

제어 방법에 의존하지만[3][18], 브라인히팅은 CaCO4의

석출 경화를 피하기 위해 대개 120°C로 제한된다[19]. 

TBT는 본 실험에서 온도가 실제 작동조건에서 가장 낮

은 90°C로 가정한다. 가장  낮은 TBT는 담수 생산성의

열악한 개선을 보여 주지만, TBT가 증가하면 SEC 

(Specific energy consumption (kJ/kg))가 더 감소한다는

것을 의미한다.

(h) MSF 설비는 20단계를 가정하고 TBT와 마지막 단계의

작동 온도 사이의 온도 차는 전체 증발기를 통해 균등

하게 분배된다.

(i) 상류 증발기에서 하류 증발기로 전달되는 염수 질량 흐

름은 식 (8)에 의해 결정되며, 식 (8)은 연결 파이프의

내부 면적에도 의존한다. 본 연구에서는 25.4mm, 

50.8mm, 76.2mm, 101.6mm 연결 파이프를 선택하였다.

(j) 2중관 열교환기에서 발생한 압력 손실은 연결된 증발기

사이의 이용 가능한 차압의 10 %라고 가정한다. 상부에서

하부로 증발기로 이송 된 브라인은 TBT까지 가열된다.

(k) 원형 오리피스 개구부의 직경은 연결 파이프 크기의 절

반이라고 가정한다. 즉, 연결 파이프가 1 인치이면 오리

피스 개구 직경은 0.5 인치이다. 연결 파이프가 2인치

인 경우 오리피스 개구 직경은 1.0 인치이다.

5. 계산결과

TBT는 현재 운영 중인 MSF 담수 플랜트에서 가장 낮은

TBT인 90°C로 가정했다. 최종 단계의 TBT와 작동 온도는

각각 90°C와 36°C로 가정되므로 증발기의 온도차는 20단계

에서 TTD는 동일하게 2.5°C이다.

브라인 재활용의 계산에 앞서 TBT가 90°C인 일반 MSF 

설비의 전반적인 운전 특성이 계산되어 Table 1에 요약되

어 있다. Table 1에서 담수 생산량은 전체공급 브라인의 약

7%이며 이는 TBT 변화의 결과와 거의 동일하다. Figure 7

은 담수 생산 속도와 각 단계에서의 냉각 해수의 온도상승

을 보여준다. 총 담수 생산량은 6,962.4 kg/h이고 냉각 해수

온도는 각 증발기에서 약 2.0°C 증가한다.
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Division
TBT
90°C

TBT 
100°C

TBT 
110°C

TBT 
120°C

△Teva(1) 2.5 3.0 3.5 4.0 

Mfw(2) 6,962.5 8,572.6 10,174.6 11,769.6 

Tcw(3) 76.08 85.11 94.00 102.76 

Ebh(4) 1,622.3 1,739.0 1,873.3 2,025.4 

Psw(5) 1,670.2 1,670.2 1,670.2 1,670.2 

Pfw(6) 532.0 655.1 777.5 899.4 

Pbr(7) 741.1 728.5 716.0 703.6 

Etot(8) 1,625.3 1,742.1 1,876.5 2,028.6 

Eunit(9) 0.233 0.203 0.184 0.172 

Note (1) Temperature difference between 
        the evaporators(°C)

Note (2) Production of fresh water (kg/hr)

Note (3) Temperature of cooling seawater from 
         the first stage (°C)

Note (4) Heating energy for brine heater (MW)

Note (5) Power of seawater supply pump (kW)

Note (6) Power of condensate pump (kW)

Note (7) Power of brine rejection pump (kW)

Note (8) Total energy for fresh water (kW)

Note (9) Required energy to produce the unit 
          mass of freshwater (MW/kg).

Table 1: Calculation results by the variation of the TBTs

Figure  7: Freshwater production rates and the cooling sea-

water outlet temperatures at each stage in the normal MSF 

plant operation with the TBT of 90 °C.

Division

TBT 90°C Normal
TBT 
90°C25.4mm 50.8mm 76.2mm 101.6mm

△Teva(1) 2.5 2.5 2.5 2.5 2.5 

Mfw(2) 6,995.4 7,028.4 7,061.4 7,094.3 6,962.5 

Tcw(3) 76.28 76.47 76.66 76.86 76.08 

Ebh(4) 1,599.7 1,577.1 1,554.5 1,531.9 1,622.3 

Psw(5) 1,670.2 1,670.2 1,670.2 1,670.2 1,670.2 

Pfw(6) 534.5 537.1 539.6 542.1 532.0 

Pbr(7) 740.5 739.9 739.3 738.7 741.1 

Etot(8) 1,602.7 1,580.1 1,557.5 1,534.9 1,625.3 

Eunit(9) 0.229 0.225 0.221 0.216 0.233 

Note (1) Temperature difference between 
        the evaporators(°C)

Note (2) Production of fresh water (kg/hr)

Note (3) Temperature of cooling seawater from 
         the first stage (°C)

Note (4) Heating energy for brine heater (MW)

Note (5) Power of seawater supply pump (kW)

Note (6) Power of condensate pump (kW)

Note (7) Power of brine rejection pump (kW)

Note (8) Total energy for fresh water (kW)

Note (9) Required energy to produce the unit mass 
          of freshwater (MW/kg).

Table 2: Calculation result between normal and re-utilization 

plant by the TBT 90°C

Operating 
case

Freshwater 
production rate 

Specific energy  
consumption

(kg/h) (%) (MW/kg) (%) 

Normal 6,962.5 100% 0.233 100%

25.4mm 6,995.4 100.47% 0.229 98.14%

50.8mm 7,028.4 100.95% 0.225 96.31%

76.2mm 7,061.4 101.42% 0.221 94.49%

101.6mm 7,094.3 101.89% 0.216 92.68%

Table 3: Comparison of freshwater production rate and spe-

cific energy consumption between normal and re-utilization 

plant by the TBT 90°C
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Division

TBT 100°C Normal
TBT 

100°C25.4mm 50.8mm 76.2mm 101.6mm

△Teva(1) 3.0 3.0 3.0 3.0 3.0 

Mfw(2) 8,618.6 8,658.8 8,710.7 8,756.7 8,572.6 

Tcw(3) 85.38 85.62 85.92 86.20 85.1 

Ebh(4) 1,707.4 1,679.8 1,644.3 1,612.7 1,739.0 

Psw(5) 1,670.2 1,670.2 1,670.2 1,670.2 1,670.2 

Pfw(6) 658.6 661.6 665.6 669.1 655.1 

Pbr(7) 727.7 726.9 726.0 725.1 728.5 

Etot(8) 1,710.5 1,682.9 1,647.3 1,615.7 1,742.1 

Eunit(9) 0.198 0.194 0.189 0.185 0.203 

Note (1) Temperature difference between 
        the evaporators(°C)

Note (2) Production of fresh water (kg/hr).

Note (3) Temperature of cooling seawater from 
         the first stage (°C)

Note (4) Heating energy for brine heater (MW).

Note (5) Power of seawater supply pump (kW).

Note (6) Power of condensate pump (kW).

Note (7) Power of brine rejection pump (kW).

Note (8) Total energy for fresh water (kW).

Note (9) Required energy to produce the unit mass 
          of freshwater (MW/kg).

Table 4: Calculation result between normal and re-utilization 

plant by the TBT 100°C

Operating 
case

Freshwater 
production rate 

Specific energy  
consumption

(kg/h) (%) (MW/kg) (%) 

Normal 8,572.6  100% 0.203 100%

25.4mm 8,618.6 100.54% 0.198 97.66%

50.8mm 8,658.8 101.01% 0.194 95.64%

76.2mm 8,710.7 101.61% 0.189 93.06%

101.6mm 8,756.7 102.15% 0.185 90.80%

Table 5: Comparison of freshwater production rate and spe-

cific energy consumption between normal and re-utilization 

plant by the TBT 100°C

Division

TBT 110°C Normal
TBT 

110°C25.4mm 50.8mm 76.2mm 101.6mm

△Teva(1) 3.5 3.5 3.5 3.5 3.5 

Mfw(2) 10,236.1 10,289.0 10,359.0 10,420.4 10,174.6 

Tcw(3) 94.37 94.68 95.09 95.45 94.0 

Ebh(4) 1,831.1 1,794.7 1,746.6 1,704.4 1,873.3 

Psw(5) 1,670.2 1,670.2 1,670.2 1,670.2 1,670.2 

Pfw(6) 782.2 786.2 791.6 796.3 777.5 

Pbr(7) 714.9 713.9 712.6 711.5 716.0 

Etot(8) 1,834.3 1,797.9 1,749.8 1,707.6 1,876.5 

Eunit(9) 0.179 0.175 0.169 0.164 0.184 

Note (1) Temperature difference between 
        the evaporators(°C)

Note (2) Production of fresh water (kg/hr).

Note (3) Temperature of cooling seawater from 
         the first stage (°C)

Note (4) Heating energy for brine heater (MW).

Note (5) Power of seawater supply pump (kW).

Note (6) Power of condensate pump (kW).

Note (7) Power of brine rejection pump (kW).

Note (8) Total energy for fresh water (kW).

Note (9) Required energy to produce the unit mass 
          of freshwater (MW/kg).

Table 6: Calculation result between normal and re-utilization 

plant by the TBT 110°C

Operating 
case

Freshwater 
production rate 

Specific energy  
consumption

(kg/h) (%)  (MW/kg) (%) 

Normal 10,174.6  100% 0.184 100%

25.4mm 10,236.1 100.60% 0.179 97.16%

50.8mm 10,289.0 101.12% 0.175 94.74%

76.2mm 10,359.0 101.81% 0.169 91.59%

101.6mm 10,420.4 102.42% 0.164 88.85%

Table 7: Comparison of freshwater production rate and spe-

cific energy consumption between normal and re-utilization 

plant by the TBT 110°C
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Division

TBT 120°C Normal
TBT 

120°C25.4mm 50.8mm 76.2mm 101.6mm

△Teva(1) 4.0 4.0 4.0 4.0 4.0 

Mfw(2) 11,849.1 11,916.7 12,007.9 12,087.3 11,769.6 

Tcw(3) 103.23 103.62 104.16 104.62 102.8 

Ebh(4) 1,970.7 1,924.1 1,861.3 1,806.6 2,025.4 

Psw(5) 1,670.2 1,670.2 1,670.2 1,670.2 1,670.2 

Pfw(6) 905.4 910.6 917.6 923.6 899.4 

Pbr(7) 702.1 700.8 699.1 697.6 703.6 

Etot(8) 1,974.0 1,927.4 1,864.6 1,809.9 2,028.6 

Eunit(9) 0.167 0.162 0.155 0.150 0.172 

Note (1) Temperature difference between 
        the evaporators(°C)

Note (2) Production of fresh water (kg/hr).

Note (3) Temperature of cooling seawater from 
         the first stage (°C)

Note (4) Heating energy for brine heater (MW).

Note (5) Power of seawater supply pump (kW).

Note (6) Power of condensate pump (kW).

Note (7) Power of brine rejection pump (kW).

Note (8) Total energy for fresh water (kW).

Note (9) Required energy to produce the unit mass 
          of freshwater (MW/kg).

Table 8: Calculation result between normal and re-utilization 

plant by the TBT 120°C

Operating 
case

Freshwater 
production rate 

Specific energy  
consumption

(kg/h) (%) (MW/kg) (%) 

Normal 11,769.6  100% 0.172 100%

25.4mm 11,849.1 100.68% 0.167 96.65%

50.8mm 11,916.7 101.25% 0.162 93.84%

76.2mm 12,007.9 102.02% 0.155 90.09%

101.6mm 12,087.3 102.70% 0.150 86.87%

Table 9: Comparison of freshwater production rate and spe-

cific energy consumption between normal and re-utilization 

plant by the TBT 120°C

Table 1에서 %는 연결된 증발기가 있는 정상 운전 케이

스와 운전 케이스의 비율을 의미한다. 굵은 글자는 TBT가 

90°C인 일반 MSF 담수 플랜트의 운전 사례를 의미한다. 브

라인 히터에 공급되는 열에너지 인 각 담수 생산율과 각 

운영 사례에서의 SEC를 보여준다. SEC는 담수 1 kg을 생

산하기 위해 필요한 열에너지로, 1단계에서 배출되는 냉각

수와 TBT까지 운반 된 브라인을 가열하기 위한 열 에너지

를 포함한다.

Figure 8에서 알 수 있듯이, 하류 증발기로의 브라인 전

달이 증가하여 연결 파이프가 커짐에 따라, 상류의 증발기

로 공급되는 브라인 유동은 규칙적으로 감소된다.

Figure 9 상류 증발기에서 하류 증발기, 다음 단계 염수 

풀까지의 염분을 보여준다. 일부 브라인은 상부 측 증발기

에서 하부 측 증발기로 이송되고 증발은 오히려 감소하므

로, 감소 된 염수가 흐르면서 상류의 증발기의 염분도가 정

상적인 작동 케이스보다 증가한다. 가장 중요한 요인은 담

수 생산율과 SEC가 될 것이다. 왜냐하면 본 연구는 설치된 

MSF 발전소, 즉 더 효율적인 담수 생산을 개선하기 위해 

수행되었기 때문이다.

Figure 8, Figure 9각각의 증발기의 냉각 튜브 뱅크로부터

의 담수 생산량 및 출구 온도를 도시한다. TBT까지 가열 

된 일부 브라인은 작동 압력이 더 낮은 다운 스트림 증발

기로 옮겨지기 때문에 더 많은 스팀이 브라인 풀에서 증발

된다. 증발 된 증기의 응축이 완전하다고 가정하면 냉각 해

수는 더 많은 잠열을 흡수해야 하므로 냉각 해수 온도가 

더 높아진다.

Figure 8: Comparisons of the brine flow rates between nor-

mal andre-utilization plant by the TBT 90°C.
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Figure 9: Comparisons of the salinity between normal and 

re-utilization plant by the TBT 90°C.

Figure 10: Comparisons of the cooling seawater temperature 

between normal and re-utilization plant by the TBT 90°C.

Figure 11: Comparisons of freshwater flow rates from the 

operation conditions of the normal MSF plant and the brine 

re-utilization plan by the TBT 90°C.

Figure 12: Comparisons of freshwater flow rates from the 

operation conditions of the normal MSF plant and the brine 

re-utilization plan by the TBT 100°C.
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Figure 13: Comparisons of freshwater flow rates from the 

operation conditions of the normal MSF plant and the brine 

re-utilization plan  by the TBT 110°C.

Figure 14: Comparisons of freshwater flow rates from the 

operation conditions of the normal MSF plant and the brine 

re-utilization plan by the TBT 120°C.

Table 2은 브라인 히터에 공급되는 열에너지 인 각 담수 

생산율과 각 운영 사례에서의 SEC를 보여준다. SEC는 담

수 1 kg을 생산하기 위해 필요한 열에너지로, 1단계에서 배

출되는 냉각수와 TBT까지 운반 된 브라인을 가열하기 위

한 열에너지를 포함한다.

브라인 재활용은 상류 브라인의 일부를 TBT까지 재 가

열하고 이들 재 가열 브라인을 하류 브라인 풀에 공급하는 

것을 의미한다. 상류 측에서 하류 측으로의 브라인 이동은 

연결된 증발기 사이의 차압으로 인해 자연적으로 수행된

다. 따라서 염수 이동을 위한 추가 펌핑 전력이 없다. 상류

의 브라인을 다운 스트림 증발기에 공급하기 전에, 브라인

은 TBT까지 가열된다. TBT에 대한 이러한 가열 제한은 스

케일링 문제로 인해 발생한다.

본 연구는 MSF 플랜트의 새로운 설계가 아니라 설치된 

MSF 플랜트의 성능 개선을 위한 것이다. MSF 공정에서 스

케일은 주로 냉각 튜브의 내부 표면에 형성되기 때문에 

TBT와 냉각 해수 속도의 두 가지 요인에 의해 화학 약품 

주입이 제어된다[12][20]-[22].

따라서 재활용 된 브라인의 가열 온도가 TBT를 초과하

면 역 스케일링을 위한 추가 계획이 수립되어야 한다. 그러

나 TBT에 대한 브라인 재가열 방법은 현재 운영 중인 MSF 

플랜트의 화학 약품 주입 방식을 변경해야 할 필요성을 없

애준다.

본 연구에서 90°C의 TBT는 현재 운영 중인 MSF 설비에서 

TBT가 가장 낮기 때문에 참고로 선택되었다. 현재 MSF 담수

화 공정에 대한 비에너지 소비량 (SEC)가 광범위하게 보고되

었다. 일부 연구에 따르면 SEC는 일반적으로 250 kJ/kg에서 

350 kJ/kg의 범위를 가지며[12][23][25], 다른 연구에서는 SEC

가 500 kJ/kg에서 700 kJ/kg [12][26][27]라고 보고했다. SEC의 

값은 TBT, 브라인 히터에 공급되는 증기 및 공급 해수의 온

도는 계절적 온도 변화에 따라 크게 달라진다[12].

또한 SEC는 브라인 히터에 응축 된 담수의 열에너지가 

포함되어 있는지 여부에 따라 크게 달라질 것이다. 저압 터

빈에서 추출 된 증기는 1단계에서 배출 된 냉각 해수를 가

열하는 데 사용된다. 냉각 해수를 가열 한 후, 저압 증기가 

응축된다. 따라서 가열 수증기는 냉각 해수에 의해 과냉되

는 경우 90°C 또는 90°C보다 약간 낮은 온도로 응축수로 

상 변화된다.

Table 2 및 Figure 11은 TBT 90°C에서의 브라인 재활용 

방법을 채택함으로써 담수 생산량은 증가하고 SEC가 감소

한다는 것이 확인되었다. Table 2에서 알 수 있듯이, 

25.4mm에서는 담수생산량 약 6,995.4 kg/h(0.47%) 증가, 비

에너지 소비량은 0.229 MW/kg(1.86%) 감소하였으며, 

50.8mm는 담수생산량 약 7,028.4 kg/h(0.95%) 증가, 비에너

지 소비량은 0.225 MW/kg(3.69%) 감소, 76.2mm는 담수생

산량 약 7,061.4 kg/h(1.42%) 증가, 비에너지 소비량은 0.221 

MW/kg(5.51%) 감소 및 101.6mm는 담수생산량 약 7,094.3 

kg/h(1.89%) 증가, 비에너지 소비량은 0.216 MW/kg(7.32%) 

감소로 담수생산율은 약 0.47 ∼ 1.89% 증가하였고 SEC은 

정상상태에 비해 약 1.86 ∼ 7.32% 감소하였다. 그리고 

Table 4 ∼ Table 7 및 Figure 12 ∼ Figure 14는 TBT 100°C, 

110°C, 120°C에서의 연구 결과로 TBT 90°C에서와 같이 담

수생산율은 약 0.54 ∼ 2.15% 증가 하였고 비에너지 소비량
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은 2.34 ∼ 13.13% 감소되었음을 보여주고 있다. 따라서 본 

연구에서 제안 된 브라인 재활용 방법은 설치되어 운전 중

인 MSF 플랜트의 성능 향상에 기여할 수 있다. 더블 파이

프 형 열교환기가 비용 및 압력 강하가 매우 낮다는 것을 

고려할 때, 브라인 재활용의 제안은 실제 발전소에 적용될 

수 있는 높은 가능성을 가지고 있다.

본 연구에서 설치되어 운전 중인 MSF 플랜트를 개선하

는 핵심 포인트는 브라인을 상류 브라인풀에서 다운 스트

림 브라인풀로 옮기는 것이다. 하류 단계의 냉각 해수 온도

를 이용하는 것이다.

6. 결  론

본 연구는 설계기준을 평가하고 TBT 변경에 따른 기존 

MSF 해수담수화 플랜트의 성능 특성을 평가하고자 수행하

였으며, MSF 담수화 플랜트의 운전특성에 관한 정보를 도

출하였다.

1) 브라인 재활용은 상류 브라인의 일부를 TBT까지 재 가

열하여 브라인을 하류 브라인풀에 공급하는 것으로, 상

류측에서 하류측으로의 브라인 이동은 연결된 증발기 

사이의 차압으로 인해 자연적으로 수행되어 추가적인 

펌프 동력은 필요하지 않다.

2) 25.4mm, 50.8mm, 76.2mm 및 101.6mm의 추가 배관 연결

파이프를 설치하는 공정개선 대책 방안은 본 연구결과 

담수생산량과 비에너지 소비량(SEC)은 TBT 90°C일 경

우 일반적인 MSF 담수화 플랜트를 기준하여 담수생산

량은 약 0.47%∼1.89% 증가하였고 비에너지 소비량

(SEC)은 약 1.18∼7.32% 감소하였다. 그리고 TBT를 

100°C, 110°C 및 120°C로 높였을 때 비에너지 소비량

(SEC)은 약 2.34∼13.13% 감소하였다. 따라서 TBT 증가 

및 브라인 재활용 공정개선 방안은 비에너지 소비량

(SEC)을 감소시킬 수 있는 대책 방안임을 본 연구 결과

로 증명하였다. 또한 열에너지만 고려하였으며, 증가된 

담수생산은 응축수 펌프의 더 많은 동력을 필요로 하지

만 증가된 담수생산량과 반대로 브라인 배출 펌프의 감

소된 출력으로 동력이 상쇄될 것이다.
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