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[bookmark: _GoBack] 본 연구에서 풍부한 일조량과 풍력발전에 적합한 광활한 대지 등 신재생에너지 개발을 위한 천혜의 자연조건을 갖추었다. 호주 수소 경제성 평가를 통해 최종적으로 공급되는 수소의 1kg당 단가를 산하고자 하였으며, 총 공급 단가는 수소 생산(production), 운반체로의 액화전환(conversion), 선박송(ship transportation), 수소로의 재액화 전환(reconversion), 수소 저장(storage) 프로세스들의 각 단가의 합과 같다. 각 단가를 그 프로세스의 총 비용(total expenditure)이라고 할 때, 이는 다시 자본 비용(capital expenditure)과 운영 비용(operating expenditure)으로 나눌 수 있다. 여기서 자본 비용이란 한 프로세스에서 사용되는 모빌리티, 이송장치, 인프라라인, 트럭등의 장비와 토지 구매, 건물 등의 초기 투자 비용을 포함하는 비용 이외에 지속적인 프로세스 운영을 위해 지출되는 비용으로 연료, 전기, 노동력, 자원, 세금, 보험 등의 수요에 의해 발생하는 비용들을 포함한다. 따라서, 두 비용을 함께 총 비용으로 나타내기 위해 해당 프로세스가 가동될 수 있는 기간(project year, i), 즉 수명과 할인율(discount rate, N)과 자본 회수 계수(capital recovery factor)를 추산하고, 이를 총 자본 비용에 곱해 연간 비용으로 변환하여 이용한다. 액체 수소를 저장하는 수입 터미널 공정의 투자비용은 약 527 MMUSD로 추산되었으며, 수소 구매 비용과 운송 비용을 포함하지 않은, 수입과정에서의 연간 운영비용은 7,725억 원으로 추산되었으며, 장치 회수 비용을 반영한 연간 총비용은 8,071억 원으로 나타났다. 수소 수요를 충족하기 위해 예상되는 수소액화수출수입터미널을 확보하기 위해 우선시 경제성검토가 되어야 하기 때문에 관련된 문제를 인식하고 차세대 액체-수소기술과 이를 가능하는데 필요한 평가가 우선시 되어야 한다.
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1. Introduction
대한민국 정부에서 발표된 「2050 탄소 중립 추진전략」(2020.12)에서는 탄소 중립 이행을 위해 연간 2,290만 톤의 수소 수요량을 예측하며, 2040년 기준 3,000원/kg의 평균 수소 공급가 목표를 제시하였다. 이에 따라 한국에서의 청정 수소 수급 방안 마련이 중요하다. 하지만 국제환경규법인 교토 의정서(Kyoto protocol) 채택에 따른 국제적 탈-탄소 경제로의 전환 움직임과 우리 정부의 신재생에너지 경제로의 전환을 위한 정책적 노력에도 불구하고, 한국 내에서 자체적으로 그린 수소를 대량 생산하기에는 한계가 있다. 이는 일조량 저조, 태양광 품질 미흡과 같은 재생 자원의 부족과 제한된 국토 면적으로 인해 그린 수소 생산설비 투자 적격성이 떨어지기 때문이다.
이에 대한 대안으로, H2STAR 프로젝트를 통해 호주를 포함한 해외에서 그린 수소를 수입하는 전략이 제시되었다. 수소 경제성 측면에서는 수소 생산 여건이 우수한 국가를 선점하여 생산 비용을 낮추는 것이 중요하다[5]. 호주 주정부는 2020년도에 재생에너지 발전 비중을 2040년까지 50%로 늘리는 RET50 by 2040 정책을 추진하였으며[39], 2020년 국가수소전략(National Hydrogen)을 발표를 통해 양질의 신재생에너지원을 활용한 그린 수소 생산 확대 계획을 발표하였다[40], [26]. 또한 호주는 우수한 자연조건에 의해 풍부한 재생에너지원을 갖추고 있으며 넓은 국토 면적으로 인해 그린 수소 생산에 적합하다[38].
호주 등 해외에서 생산된 수소를 수입하는 방식의 비용 분석에 대한 선행연구는 다음과 같다.
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하지만 해당 분석들은 다음과 같은 한계가 있다. 
(1) 수소 생산을 위해 사용된 에너지의 출처가 불명확하거나 재생 에너지만의 사용을 가정하지 않았다. (2) 해외 재생 전력 가격과 수전해 장치 비용을 고려한 실제 그린 수소 생산 비용을 산출하지 않았다. (3) 실제 공정 설계도 및 HMB를 기반으로 수소 액화 및 기화 공정의 투자비와 운영비용을 산출한 것이 아닌, 타 문헌에 수록된 낙관적 수치를 차용하여 실제 비용과는 상이하다. 
(4) 운송 과정에서 액화 수소의 증발(boil-off)에 따른 손실을 과소평가하고 있다. 액화 수소 운반선은 현재 상용화 단계에 미치지 못하였기 때문에, 문헌에 수록된 수송선의 spec을 그대로 차용하는 것은 무리가 있다. (5) 재생 전력 사용이 실제 공정 가동률에 미치는 영향을 고려하지 않았다. 재생 전력 발전량은 변동하기 때문에 이를 이용한다면 일정한 공정 가동률을 유지하기 힘들 것이다. 따라서, 해외 그린수소의 수입 비즈니스에 대한 보다 신뢰성 있고 상세한 비용 분석이 필요하다. 이에 본 연구에서는 신재생 에너지원이 풍부한 호주에서 생산된 그린수소를 액화한 후 대한민국으로 수입하는 비즈니스를 대상으로 최소 판매가격을 분석하여 경제성 평가를 수행한다. 호주의 통합 재생 전력인 REC 전기를 사용하여 일정한 재생 전력 수급을 가정하고, 이를 바탕으로 수전해 수소(즉, 그린 수소) 생산 단가를 추산한다. 이후 Engineering 사로부터 제공받은 수소 수출입터미널의 공정흐름도(PFD)와 열물지수지(H&MB) 데이터를 이용해 그린수소 액화 및 기화 공정에 필요한 비용을 추산한다. 여기에 액화 그린수소 운송 과정에서 발생하는 비용을 고려하여 호주 그린수소의 국내 도입 단가를 산출하고 다양한 시나리오 분석을 통해 그린수소 수입 비즈니스의 가능성에 대해 논한다.



2. System description
2.1 Hydrogen supply chain
본 경제성 분석의 대상 시스템의 개략도는 Fig. 1과 같다. 이 시스템은 크게 3 단계로 구성되어 있다: 호주에서의 액체 수소 생산, 운송 그리고 대한민국의 수입 터미널. 호주에서의 액체 수소 생산은 수전해를 통한 그린수소 생산과 수소 액화가 이뤄지는 수출 터미널로 나누어진다. 이 때, 수전해에 사용되는 전력은 호주의 통합 재생 전력인, REC 전력을 가정한다. 생산된 수소를 용이하게 운반하기 위해 수전해 공정 인근에 위치한 극저온 액화 공정을 통하여 수소의 부피를 800분의 1 수준으로 줄인다. 이렇게 생산된 액체 그린수소는 margin rate를 적용한 trade price를 기준으로 거래된다. 구매된 액체 그린수소는 액체 수소 수송선을 통해 한국으로 운반되는데, 이때 수소의 boil off로 인한 손실이 발생할 수 있다. 액체 수소 수입 터미널에는 re-conditioning 공정이 포함되어 있다. 이 공정은 수소의 재액화를 통한 저장 및 기화를 통해 소비자(예: 수소 충전소)에게 공급되는 과정을 포함한다. 
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Fig 1. Schematic diagram of green hydrogen supply chain ranging from Australia to South Korea.


2.2 Hydrogen Production 
수소는 생산 기술, 에너지원 및 환경 영향에 따라 다양하게 분류된다. 해당 시스템에서는 통합 재생 에너지를 이용한 PEM 수전해로 생산되는 그린 수소 생산 공정을 가정한다. 100% 재생 에너지 시나리오에 따르면 호주 잉여 재생 에너지로 인한 손실은 연간 6.8~27.1 TWh 규모로 예상된다[30]. 재생 에너지를 사용하는 수전해를 통해 잉여 전력을 화학적으로 변환하고 저장할 수 있어, 재생 에너지의 손실을 최소화할 수 있다. 
현재 상용화된 수전해 방식은 Alkaline과 PEM 수전해 방식이 있다. PEM 수전해는 같은 면적에 흐르는 전류 밀도가 알칼라인 수전해 방식에 비해 높아, 높은 순도의 수소를 빠르게 생산할 수 있다. 재생 전력의 경우, 수 초~수십 초 사이에 전력 변화가 생기는 특성이 있다. PEM 수전해는 최소부하로부터 전(full)부하까지의 소요시간이 10초 이내로 매우 빠른, 뛰어난 부하 변동 대응 능력을 가지고 있어 그린수소 생산에 적합하다[29]. PEM 수전해 수소 생산 시스템의 개략도는 Fig 2.에 나타나 있다.
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Fig 2. Schematic diagram of hydrogen production based on PEM electrolysis.

2.3 Hydrogen liquefaction 
끓는 점이 매우 낮은 수소를 액화하기 위해서는 극저온 액화 기술이 필요하다. 이 공정의 공정 흐름도는 Fig 3에 간략하게 나타나 있다. 수전해를 통해 생산된 수소를 영하 -252°C까지 냉각하기 위해서 질소와 수소를 각각 냉매로 사용한다. 냉각을 위한 열 교환 시스템은 질소와 cycling 수소 stream으로 feed 수소를 -252°C까지 냉각하는 다수의 multi stream heat exchanger로 구성된다.
한편 수소의 액화에는 촉매를 통환 전환 반응이 필요하다. 실온 상에서 수소의 ortho/para 비는 75%/25% 수준이지만, Boiling point에서는 0.2%/99.8%의 비로 존재한다[10]. Ortho 수소에서 para 수소로 전환되는 과정에서 열을 방출하는데, 그 열로 인해 수소가 기화될 수 있다. 따라서 열 교환기는 수소의 ortho to para 전환을 촉진하고 boil off를 제한하기 위해 촉매(예: IONEX(Fe2O3), OXISORB(SiO2), Nickel on alumina 등[10, 28])로 도포된다.
냉매로 사용되는 cycling hydrogen과 질소는 21bar로 압축된다. 이후 냉매는 pre-cooled된 후 팽창되어 목표 온도에 도달하여 feed 수소 stream을 냉각시킨다[15]. 냉각된 feed 수소는 상압까지 감압된 후 액체 수소 저장 탱크로 운송된다.
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Fig 3. Process flow diagram of hydrogen liquefaction The materials highlighted in blue are refrigerants.

2.4 Hydrogen transport
액체 수소 운송은 육지와 해상 운송을 모두 포함한다. 액화 공정을 통해 LH2는 탱크에 저장되고, 육지를 통해 선박까지 운송된다. 이때 로딩은 총 24시간이 소요되는 것으로 가정한다. 이후 LH2는 해상 운송을 위해 선박에 선적된다. LH2의 낮은 비등 온도와 낮은 체적 에너지 밀도로 인한 boil off loss를 방지하기 위해 LH2 선박은 고성능 단열 구조를 가진 cargo tank를 갖는다. Cargo tank는 주로 표면적을 최소화하기 위해 구의 형태를 가지며, 낮은 열전달률을 위해 단열 구조는 진공층과 액체 질소층이 있는 다층 구조를 가진다[8], [9], [12]. 운송 중 발생되는 boil off hydrogen은 선박 추진을 위한 연료에 포함되어 사용된다. LH2 해상 운송 비용은 수소에 의한 선박 연료 대체와 운송 규모를 고려하여 책정된다[7].

2.5 Hydrogen re-conditioning
수입된 액체 수소는 기화 공정을 통해 소비자에게 공급되거나 재액화를 통해 저장된다. 수입 터미널의 수소 기화 공정은 다수의 electric heater에 의해 수행된다. 이후 수요자의 니즈에 따라 high pressure hydrogen과 low pressure hydrogen으로 나누어 저장되고 운반된다(Fig 4). 재액화 공정은 일반적인 수소 액화 공정과 동일한 cryogenic 시스템을 가진다.

[image: ] 
Fig 4. Process flow diagram of the hydrogen vaporization process at the import terminal.

3. Economic analysis
3.1 Main assumptions
액체 그린수소의 생산단가 분석을 위해 다양한 가정을 도입했다. 그린수소 생산에 이용된 수전해 설비는 2.5 MW 스택 80개로 구성된 200 MW급 PEM 수전해조로 가정했다. 수전해 스택의 교체 주기는 PEM 스택의 수명인 50,000-80,000시간[29]을 고려해 10년으로 가정한다. 수전해 장치의 에너지 효율은 수전해 설비 규모와 수소 목표 생산량에 기인해 54 kWh/kgH2[1]로 가정한다. 수소 액화에 사용되는 촉매는 Ni/Al2O3(21 wt.%)로 가정했으며, 이 촉매의 충진량은 액체 수소 생산공정의 규모와 Space velocity를 고려하여 887.4kg으로 가정하였으며, 이는 매년 전량 교체된다. 촉매 반응 기반의 ortho to para 수소 전환율과 액화 과정에서 boil-off 되는 수소의 양을 고려한 실질적 수소 액화율은 66.68%이며, 이는 Engineering 사로부터 제공받은 수소 액화 및 기화 공정의 장치 리스트와 heat and mass balance를 바탕으로 결정되었다. 한편, 액체 그린수소의 생산 주체와 수입 주체가 다르다. 이에, 액체 수소의 거래 가격은 액체 수소의 생산 원가보다 높을 것이다. 본 분석에서는 액체 수소의 생산 원가의 10%에 해당하는 margin rate를 적용하여 액체 수소의 가격을 결정했다. 수소의 운송 및 소비의 용이성을 위해 액체 수소는 대한민국 주요 도심지와 가장 인접한 무역항인 인천항을 통해 수입된다고 가정했다. 액체 수소는 인천항으로부터 최단 해상 이동거리(5,700 km)를 나타내는 호주의 Port Darwin을 통해 수출된다고 가정했다. 선박의 속도는 ClassNK에서 발표한 1250 m3 액체 수소 운송선의 정보를 참고하여 13 knot로 가정했다[7]. 이 때의 Shipping time은 10일이며, 육지와 해상운송을 모두 고려한 총 transport time은 12일로 가정한다. 그 외 상세한 가정은 Table 1에 정리하였다.




Table 1. Main assumptions for economic analysis
	Parameter
	Value
	Ref.

	Project period
	30 years
	

	Discount rate 
	6%
	

	PEM stack replacement period
	10 years
	[29]

	PEM water electrolysis capacity
	200 MW
	

	PEM efficiency
	54 kWh/kgH2
	[1]

	H2 production capacity
	120 ton/day
	

	Annual availability
	90%
	

	H2 liquefaction rate
	66.68%
	

	LH2 purchase amount
	26,285 ton/yr
	

	Space velocity
	1200 cc_H2/min/cc_cat.
	[10]

	Annual catalyst usage
	887.4 kg
	[10]

	Margin rate
	10%
	

	Seaborne transport distance
	5,700 km
	

	Speed of ship
	13 knot
	[7]

	Transport period
	12 days
	



3. 2 MSP analysis model
Table 2. List of variables
	Variable
	Unit
	Description

	
	USD
	Base equipment cost

	
	USD
	Bare module cost

	
	-
	Bare module factor

	
	USD
	Capital expenditure

	
	USD
	Capital expenditure in hydrogen re-conditioning

	
	USD/y
	CAPEX recovery

	
	USD/y
	CAPEX recovery in GH2 production

	
	USD/y
	CAPEX recovery in hydrogen liquefaction

	
	-
	Capital recovery factor

	
	-
	CEPCI in reference

	
	-
	CEPCI in 2023

	
	-
	CEPCI factor

	
	/d
	Daily boil off rate

	
	USD/y
	Direct fixed cost

	
	USD
	Indirect capital cost

	
	USD/y
	Indirect fixed cost

	
	-
	Interest rate

	
	kg/y
	LH2 export amount

	
	USD/kg
	LH2 export price

	
	USD/kg
	LH2 manufacturing price

	
	USD/y
	LH2 production cost

	
	kg/y
	LH2 transported amount

	
	USD/kg
	LH2 transported price

	
	Y
	LH2 transporting period

	
	USD/y
	Material cost

	
	-
	Material factor

	
	-
	Margin rate

	
	USD/kg
	Minimum LH2 selling price

	
	USD/y
	Operating expenditure

	
	USD/y
	OPEX in GH2 production

	
	USD/y
	OPEX in Hydrogen liquefaction

	
	USD/y
	OPEX in Hydrogen re-conditioning

	
	-
	Pressure factor

	
	y
	Project period

	
	USD/kg
	Shipping cost

	
	USD/y
	Utility cost



Minimum selling price(MSP)는 project의 전 주기 동안 해외로부터 그린 수소의 구매, 운반, re-conditioning까지 발생하는 모든 비용을 고려하여 책정한 수소의 최소 판매 가격이다. 특정 양의 수소를 수급하는 데 필요한 비용을 기준으로 하여, 다양한 수소 발생원의 경제성을 비교할 때 유용하기 때문에(예:[7], [17], [33]) 해당 평가에서는 MSP를 경제성 평가지표로 활용한다. 이는 cost analysis model[33]을 참고하여, 어떤 사업에 대해 이자율을 고려한 순이익 흐름의 현재가치에서 투자비용의 현재가치를 빼준 값이 0이 되도록 하는 수소의 단가로 정의된다. 순이익에는 LH2 Transported price(), Shipping cost(), Operating expenditure in hydrogen re-conditioning, Transported amount(가 고려되었다. MSP를 도출하기 위해 순이익 흐름을 interest rate(를 반영한 현재가치로 환산한 뒤, capital expenditure in hydrogen re-conditioning(을 차감한다(Eq. 1).

	
	(1)



OPEX는 raw material cost(, utility cost(, direct fixed cost(), indirect fixed cost(를 합산하여 계산된다(Eq. 2). Direct fixed cost는 인건비와 관련되어, 사업의 직접적인 운영에 필요한 비용이다. Indirect fixed cost는 공정의 유지, 보수에 필요한 비용을 의미하며, CAPEX와 인건비의 비율로 나타난다(Table S2).

	
	(2)



LH2 Transported price는 LH2 Export price에 Export amount와 Transported amount의 차이를 고려하여, 국내로 도입되는 수소의 원가이다(Eq. 3). Transported amount는 export amount에 운송 중 발생하는 total BOG rate를 적용한 수치이다. Total BOG rate는 daily BOG rate에 운송 총 기간을 곱하여 나타난다(Eq. 4).

	
	(3)



	
	(4)


이때 LH2 Export price는 호주 LH2 Manufacturing price에 margin rate를 고려한 가격으로 나타난다(Eq. 5). LH2 Manufacturing price는 LH2 production cost를 Production amount로 나누어 계산한다. 이때 Production amount는 export amount와 같다고 가정되었다(Eq. 6). LH2 production cost는 수전해를 통한 GH2 production cost과 Hydrogen liquefaction cost을 모두 고려하며, OPEX와 CAPEX recovery(CR)를 합하여 계산된다(Eq. 7).
	
	(5)



	
	(6)



	
	(7)



수소 공급 체인에서 투자 비용이 MSP에 미치는 영향을 알기 위해, CAPEX recovery를 도입하여 매 주기마다 투자비용에 대한 회수 비용을 정량화 한다. 이는 CAPEX와 Capital recovery factor(CRF)를 곱하여 계산되며(Eq. 8), CRF는 시간의 흐름에 따른 재화의 가치를 반영한다. CRF는 총 사업 기간 동안 이자율이 일정하게 유지된다고 가정했을 때, 투자 설비 비용에 대한 이자 비용 비율이며, Eq. 9와 같이 표현된다.
	
	(8)




	
	(9)



CAPEX는 bare module cost(와 indirect capital cost(의 합으로 계산된다(Eq. 10). Bare module cost는 장치 구성에 필요한 총비용이며 bare module factor(), material factor(, pressure factor(), base equipment cost 그리고 CEPCI factor()을 곱하여 계산된다(Eq. 11, [2]). 각 장치에 대한 Base equipment cost model과 bare module cost 산출에 도입된 각 factor은 Supplementary data에 주어져 있다. 이때 Indirect capital cost는 공정 설치에 필요한 부지 비용, 로열티와 같이 공정 시스템 마련에 도입되는 추가적인 비용을 의미하며, bare module cost의 비율로 나타난다(Table S1). CEPCI factor은 장치 비용의 기준이 되는 수치를 과거의 값에서 2023년의 값으로 변환하기 위해 도입되며, 2023년의 CEPCI를 reference CEPCI로 나누어 도출된다(Eq. 12) 

	
	(10)



	
	(11)



	
	(12)




경제성 분석 시, BOG rate가 MSP에 미치는 영향을 알기 위해 운송 중 발생하는 Boil off loss를 정량화 한다. 이는 MSP에서 LH2 export price, shipping cost 그리고 boil off 가 발생하지 않았을 때의 수소 re-conditioning 비용을 제외한 수치로 나타난다(Eq. 11). 
	
	(11)



4. Results and discussion
4.1 Baseline scenario
본 그린 수소 수입 비즈니스의 MSP 분석의 baseline 시나리오에 대한 주요 가정은 Table 5와 같다. 수소 생산 공정 및 액화 공정은 Port Darwin과 인접한 Queensland에 위치하는 것으로 가정한다. 이에 호주 재생 전력 가격은 Queensland의 2023년 REC 전기 가격인 164.40 USD/MWh로 가정한다. PEM 장치 가격은 수전해 공정 system의 power input amount에 영향을 받는다. 본 분석에서는 대상 수전해 시스템의 규모(200 MW)를 고려한 2020년의 PEM 장치 가격인 840 USD/kW[35]를 baseline으로 설정한다. 운송 비용은 project scale에 주된 영향을 받는다[7]. 본 시나리오에서 가정한 project scale을 고려해 1.5 MtH2/yr 규모의 운송 비용인 3.6 USD/kgH2를 가정했다. 액체 수소는 상압에서 약 20K의 매우 낮은 끓는점을 가져, 다른 물질에 비해 매우 높은 수치의 BOG rate를 보인다. 액체 수소와 유사한 Cryogenic system을 통해 생산되는 LNG의 경우, 상압에서 약 111 K의 기화 온도를 가지며 BOG rate는 0.1~0.6 %/day[7]로 알려져 있으며, 액체 수소 BOG rate의 경우 현재 이보다 매우 높은 1~5 %/day[8]로 알려져 있다. 이는 액체 수소 저장 탱크의 용량에 주된 영향을 받는다. 현재 액체 수소 수송선 및 대규모 탱크는 널리 상용화되지 않은 상태이다. 이에 따라 기술적 성장도를 고려해 perlite + vacuum insulation without active shielding 시스템을 가진 ground-based 액체 수소 탱크의 BOG rate spec인 5 %/day를 baseline으로 차용했다[8].

4.1.1 투자비 및 운영비 분석 
각 단위 공정의 CAPEX breakdown은 Fig 5에 나타나 있다. 수전해 수소 생산 시설의 경우, 수소 액화 시설 및 re-conditioning process에 비해 간소화된 구조를 가지고 있기 때문에 Bare-module cost, site preparation, cost of land만 고려하여 투자비를 추산하였다. 수소 액화 시설 및 re-conditioning process의 경우, 모든 직접 투자 비용과 간접 투자 비용을 고려하였다. 이때 CAPEX의 모든 요소는 bare-module cost의 일정 비율로 나타난다. 세 시스템 중 H2 Liquefaction process가 가장 큰 CAPEX를 가지는 것으로 나타났고, 그 다음으로는 Re-conditioning process으로 나타났다. 수소는 -252°C, 30bar의 극저온, 고압 환경 하에서 액화 된다. 이에 따라 수소 액화 공정은 다수의 cold-box stage 하에 운영되고 매우 높은 자본 비용이 요구된다. 수소 액화 process는 다른 물질의 액화 공정과 비교해 보았을 때 상당히 높은 자본 비용을 나타낸다. 액체 수소와 유사한 Cryogenic system을 갖는 63,621.9 Nm3/h CO2 액화 공정의 경우, -50°C, 8bar의 환경과 two-stage cold box로 구성되며 total equipment cost는 25.26 MMUSD 로 나타난다[36]. 하지만 본 시스템의 37,044.44 Nm3/h 수소 액화 공정의 경우 이보다 매우 높은 273.60 MMUSD 로 나타났다.
H2 Liquefaction process와 H2 Re-conditioning process에 요구되는 equipment cost의 각 요소별 비율은 Fig 6과 같다. 두 process 모두 equipment cost에 있어 compressor가 주요 비용 요인으로 나타났는데, 이는 cryogenic system에서 일어나는 냉매의 재생과 Product의 압축에 의해 다수의 압축기가 요구되기 때문이다. 그 다음으로는 두 시스템 모두에서 액체 수소 storage tank 부문이 주요 비용 요인으로 나타났다.

[image: ]Fig 5. CAPEX breakdown – Baseline scenario
[image: ]
Fig 6. Equipment cost breakdown – Baseline scenario

각 단위 공정의 OPEX breakdown은 Fig 7에 나타나 있다. 수전해 수소 생산 공정의 경우, 해당 과정에서의 주된 비용 요인은 수소 생산에 도입되는 많은 전기 비용에 의한 Raw material cost로 나타났다. 이를 제외한 나머지 비용은 전체 비용 중 5% 이내의, 무시할 수 있을만한 수치로 나타났다. 수소 액화 공정의 경우, 주된 비용 요인은 Utility cost와 Maintenance cost로 나타났다. 이는 해당 공정이 multi stage cryogenic system으로 구성되어 큰 자본 비용과 에너지 소모량이 도입되었기 때문이다.[image: ] 수소 Re-conditioning process의 경우, 주된 비용 요인은 maintenance cost로 나타났다. 해당 공정 또한 수소 액화를 위한 multi stage cryogenic system이 포함되어 있지만, Utility 비용 
Fig 7. OPEX breakdown – Baseline scenario

부문에서 수소 액화 공정과는 큰 차이가 나타났다. Re-conditioning 공정에서는 수입된 액체 수소의 많은 양이 기화되어 사용자에게 전달되고, 여분의 수소만이 재액화 공정을 거쳐 액체 상태로 저장된다. 따라서 액화 처리를 거치는 수소의 양이 두 공정 간에 크게 차이가 나게 되고, 에너지 비용 차이가 발생하게 되었다.

4.1.3 Minimum selling price 분석
Baseline 시나리오에 대한 분석 결과, MSP는 56.01 USD/kgH2 로 추산되었다. 이는 2023년 대한민국의 수소 소매 가격인 8.25 USD/kgH2 [31] 보다 매우 큰 수치이다. 이 MSP의 각 요소별 비율은 Fig 8에 나타나 있으며, 운송과 액체 수소 생산이 MSP의 대부분(88%)을 차지하였다. 운송 과정에서의 주된 가격상승요인은 운송 중 발생하는 boil off loss인 것으로 나타났다(40% of MSP). LH2 생산&수출 과정에서의 주된 가격상승요인은 수소 생산 및 액화 공정에서의 운영 비용으로 나타났으며, 전체 MSP 중 H2 production OPEX는 18%, H2 Liquefaction OPEX는 14%로 나타났다. 또한 두 공정의 운영비용은 주로 Australia Electricity cost에 의해 발생한다..
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Fig 8. Distribution of MSP – Baseline scenario

본 연구에서 도출한 그린 수소의 수입 비용은 다른 선행연구에서 도출한 결과와 비교해서 상당히높게 추산되었다(8.36 USD/kgH2[17], 18.8 USD/kgH2[7], [37], 5.5 USD/kgH2[34]). 이들 선행 연구와 상이한 결과가 나타난 주된 이유는 액체 수소의 생산 비용과 운송 과정에서의 BOG rate 차이에서 나타났다. 액체 수소 생산 비용의 경우, [34]에서는 수소 생산에 도입되는 재생 전력의 단가를 IEA에서 발표한 2030년의 예상 전력 가격으로 가정하였다. 해당 수치는 본 연구에서 가정한 2050 REC price보다 낮은 수치로, 매우 낙관적 수치를 차용한 것으로 보인다. [17], [7], [37]에서는 재생 전력을 통한 수전해 수소 생산 비용을 직접 구하지 않고, 타 문헌에 수록된 낙관적 수치를 차용하였다. 수소 액화 비용의 경우, [17]에서는 매우 간소화된 수소 액화 공정을 가정하여, 현저히 낮은 자본 비용과 에너지 비용이 도출되었다. [7], [37], [34]에서는 공통적으로 액화 공정의 비용을 직접적으로 구하지 않고, 타 문헌에 수록된 낙관적 수치를 차용하여 실제 비용과는 거리가 멀다. BOG rate의 경우, 모든 연구들에서는 액체 수소 운송선인 Suiso Frontier의 BOG spec인 0.2%/day를 차용하였다. 하지만 해당 운반선은 현재 상용화 단계에 미치지 못하였고, 액체 수소 시장은 초기 단계임을 감안하여 본 연구에서는 BOG rate를 보수적 수치인 5 %/day로 가정하여 MSP가 크게 추산되었다. 

4.3 Sensitivity analysis
Hydrogen supply chain에서 다양한 비용 요소가 변화할 때 MSP에 미치는 영향을 정량화 하기 위해 민감도 분석을 실시한다. 분석된 변수는 호주 재생 전력 가격, Boil off rate, Shipping price, PEM stack price, margin rate이다. 각 변수의 변동은 기준값의 ±10%로 동일하게 설정한다. 해당 변동률에 따른 각 parameter의 절대값과 MSP는 Table 4에 나타내었다. 
Table 4. Sensitivity analysis range of parameters and MSP 
	Parameter
	Unit
	Value

	
	
	-10%
	Baseline
	+10%

	BOG rate
	%/day
	4.5
	5
	5.5

	REC price -Australia
	USD/MWh
	147.96
	164.4
	180.84

	Shipping price
	USD/kgH2
	3.24
	3.6
	3.96

	Margin rate
	%
	9
	10
	11

	PEM stack price
	USD/kW
	756
	840
	924



민감도 분석 범위 내에서 MSP가 기준 수치로부터 변동하는 비율을 Fig 9에 나타내었다. 이때 MSP의 변동에 주요한 영향을 미치는 요인은 Boil off rate와 호주 재생 전력 가격으로 나타났다. 한편, PEM stack price와 margin rate는 무시할 수 있는 영향을 미친다.
MSP를 절감하여 해외 수입 수소 판매를 통한 순이익 창출을 하기 위해서는, 액체 수소 생산가와 운송 비용의 감소가 필요하다. 액체 수소 생산가는 호주 재생 전기 가격에 주된 영향을 받는다. 이를 저감하기 위해서는 재생에너지 발전 시설의 규모 확대를 통해 전력을 안정적으로 확보하는 것이 중요하다. 또한 수전해 수소 생산 및 액체 수소 생산 process scale을 확대하여 생산량 대비 평균 비용을 감소시키는 것이 중요하다. 
LH2 BOG rate는 운송 규모에 주된 영향을 받는다. 따라서 운송 비용을 저감하기 위해서는 보다 큰 규모의 액체 수소 수송선 및 저장 탱크의 개발이 필요하다. 
[image: ] .
Fig 9. Sensitivity analysis results

4.3 2050 perspective on the MSP
Lower-MSP future에 미치는 요인 중, 지속적인 기술의 발전과 프로젝트 규모 확대에 따라 다음의 4가지 주요 parameter는 향후 2050년까지 점진적으로 변화할 것으로 예상된다. : PEM 수전해 장치 가격, 호주 재생 전기 가격, 액체 수소 운송 비용, boil off rate. 이에 대한 scenario assumption은 Table 5에 나타나 있다.
PEM 수전해 장치는 아직까지 많은 연구가 이루어지지 않은 분야임을 보았을 때[26], 앞으로 지속적인 가격 감소가 이루어질 것으로 예상된다. Hydrogen Council and McKinsey & Company에서는 많은 나라의 그린 수소 생산비용이 빠른 속도로 감소하고 있음을 언급하며, 이에 대한 주요 요인을 다음과 같이 제시하였다[11].
⦁(수전해 설비 비용 감소 추세) 수전해 설비의 대규모화가 빠르게 진행되면서 2030년까지의 수전해 설비 비용은 2020년에 발표한 기존 전망치(USD200~250/kW)보다 30~50% 더 낮아질 것.
⦁(수전해 설비의 효율성 증대) 전 세계 그린 수소 프로젝트들이 규모가 커지고 최적의 설계를 통해 수전해 활용 수준이 지속적으로 증가함.
[image: ]호주 재생 전기 가격의 경우, 현재 호주 중앙정부는 지속적인 신재생에너지 확대 지원 정책을 추진하고 있으며 2040년까지 모든 석탄 화력 발전설비를 신재생에너지 발전설비로 대체하는 것을 목표로 하고 있다[14]. 현재 호주의 평균 REC 가격은 164.9 USD/MWh이다[27]. 하지만 이러한 당국의 신재생에너지 발전설비 증축 전망을 고려했을 때, 2040년에 평균 REC 전력 가격은 60 USD/MWh를 달성한 뒤 이후 2050년까지 평균 55 USD/MWh를 유지할 것으로 예상된다[27]. 예상되는 호주 Queensland REC 전력 가격 변화는 Fig 10에 나타나 있다.

Fig 10. REC price change per year – Australia Queensland

액체 수소의 운송비용은 선박의 가격에 의해 지배된다. 현재 가장 진보된 액체 수소 운송 선박은 가와사키 중공업의 Suiso Frontier이다. 이는 2022년 시범 운항을 마쳤으며 2025년에 본격적인 상용화를 앞두고 있는 상황이다[12]. C-Job Naval Architects에서 또한, 수소 운송 선박에 대한 연구가 진행되고 있으며 2027년에 시범 운항을 앞두고 있다[32]. 이러한 수소 운송 기술에 대한 전망을 고려했을 때, 수송 비용은 2050년까지 평균 1 USD/kgH2를 달성할 수 있을 것이 예상된다[7].
액체 수소 BOG rate의 경우 저장 탱크의 용량에 주된 영향을 받는다. 현재 수소에 대한 수요가 계속 증가함에 따라, 더 큰 규모의 탱크에 대한 개발이 이루어지고 있다. 2021년 McDermott International, Ltd와 가와사키 중공업은 40,000 m3 규모의 액체 수소 탱크 설계를 발표했으며[12], 2030년에 본격적인 출시를 계획하고 있다. 해당 규모 탱크의 BOG rate는 동일 규모 tank를 분석한 기존의 NASA 보고서에 수록된 수치를 차용하였다. 만약 해당 규모의 탱크가 2050년에 상용화 된다고 가정했을 때, BOG rate는 2050년까지 0.06%/day를 달성할 수 있을 것이 예상된다[9].


Table 5. Scenario assumptions for hydrogen supply chain
	Parameter
	Unit
	2023 (baseline)
	2050
	Ref.

	Renewable Electricity(Australia)
	USD/MWh
	164.4
	57.57
	[27]

	PEM unit 
	USD/kW
	840
	200
	[35],[6]

	Shipping
	USD/kgH2
	3.6
	1
	[7]

	BOG rate
	%/day
	5
	0.06
	[8],[9]

	Total BOG rate
	%
	49.28
	0.72
	



Table 3의 Scenario assumption에 따른 cost 감소는 Fig 11에 나타나 있다. Parameter 중, BOG rate와 호주 재생 전력 가격의 변화가 MSP의 감소에 가장 주요하게 작용하였다. 기술의 발전에 따른 비용의 감소를 통해 2050 액체 수소 MSP를 예상했을 때, 2023년의 경우 56.01 USD/kgH2를 보이지만, 2050년에는 17.63 USD/kgH2를 달성할 수 있을 것으로 보인다. 선행연구의 경우, 2050 MSP를 1.8 USD/kgH2[7], [37], 7.1 USD/kgH2[17] 로 예상하였다. 두 경우 모두 재생 전력을 통한 수전해 수소 생산 비용을 직접 구하지 않고, 타 문헌에 수록된 낙관적 수치를 차용하였다. 또한 수소 액화 과정에 도입되는 비용을 under-estimate 하거나, 타 문헌에 수록된 낙관적 수치를 차용하였기 때문에 실제로 예상되는 비용에 비해 현저히 적은 수치가 도출되었음을 알 수 있었다.
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[image: ]Fig 11. Cost pathway from 2023 until 2050 and contributors to cost decrease.

5. Conclusion
본 연구에서는 수전해 및 수소 액화 공정의 실제 설계 정보를 바탕으로, 호주에서 생산된 액화 그린수소 생산 및 운송, 그리고 수출입 터미널 구축 및 운영에 필요한 투자비용과 운영비용을 분석했다. 이를 바탕으로 액화 그린수소의 최소 판매가격을 추산했다. 이후 민감도 분석을 통해 그린수소의 최소 판매가격에 영향을 미치는 주된 요소들에 대해 분석하였으며, 2050년까지의 주요 기술개발 및 시장 변화를 고려한 시나리오 분석을 통해 해외수소 수입 비즈니스의 가능성을 분석했다. 요약하면, 액체 수소 생산과정의 투자비용은 약 1,153 MMUSD, 액화 수소 생산과정의 운영비용은 연간 약 598 MMUSD/y, 장치 회수 비용을 반영한 연간 총비용은 682 MMUSD/y으로 각각 추산되었다. 액체 수소의 생산 원가는 수소 1kg당 21 USD로, 마진율 10%를 적용한 계약 단가는 23.1 USD로 각각 추산되었다. 액체 수소를 저장하는 수입 터미널 공정의 투자비용은 약 527 MMUSD로 추산되었으며, 수소 구매 비용과 운송 비용을 포함하지 않은, 수입과정에서의 연간 운영비용은 7,725억 원으로 추산되었으며, 장치 회수 비용을 반영한 연간 총비용은 8,071억 원으로 나타났다. 액체 수소의 직접적인 운송 비용은 현재 수준에서 3.6 USD/kg으로 나타났다. 운송 중 발생하는 기화 손실은 12,081,753 kg-H2/y으로 나타났으며 이를 금전적으로 환산한다면 279 MMUSD/y으로 나타난다. 균등화 수소 원가는 수소 1 kg당 56.07 USD로 추산되었다. 한편, 수소 생산가에 영향을 미치는 각 요소의 민감도 분석 결과, 호주 전기 가격, 수소 기화율이 가장 큰 영향을 주는 것으로 나타났다. 5가지 요소의 변동 폭을 +10~-10%로 획일화 하여 민감도 분석을 했을 때, 균등화 수소 원가는 호주 전기 가격에 따라 58.81~53.21, 수소 기화율에 따라 59.67~52.59원, Shipping cost에 따라 56.67~55.34, Margin rate에 따라 56.40-~55.62, PEM stack price에 따라 56.19~55.82으로 변동하는 것으로 나타났다. 수소 생산가에 영향을 미치는 요인들에 의한 미래 액체 수소 생산원가를 예상했을 때, 2023년 기준 수소 1kg당 21 USD를 보이지만, 2050년 평균 12 USD의 생산단가를 유지할 수 있을 것으로 보인다. 한국에 도입되는 미래 수소 가격을 예상했을 때, 2023년 기준 균등화 수소 원가는 수소 1kg당 56.07 USD 일 것으로 보이지만, 2050년에는 17.7 USD를 달성할 수 있을 것이 예상되었다. 액화 그린수소 생산 및 도입가에 가장 주요한 영향을 미치는 두 요인들에 대한 전망은 다음과 같이 예상된다. 첫 번째로 그린 수소의 생산은 신재생에너지 발전 전력을 활용한 수전해를 통해 수소를 생산하는 방식인데, 호주의 풍부한 대규모 신재생에너지 투자를 고려할 때 먼저 신재생에너지 발전설비 증축 전망을 고려했을 때, 2035년까지 호주 REC 평균 가격은 60 USD/MWh를 달성할 것으로 예상된다. 두 번째로 액체 수소 carrier의 경우 현재 활발한 상용화가 이루어지지 않은 분야이다. 다만, 수소에 대한 수요가 지속적으로 증가함에 따라 가와사키 중공업, McDermott 사 등 여러 제조사에서는 이를 상용화하기 위한 연구를 진행하고 있다. 현재 가장 진보된 40,000m3 급 액체 수소 carrier인 Suiso Frontier의 경우 2025년에 본격적인 출시를 앞두고 있으며, 2022년에 시범 운항을 마친 상태이다. 이에 따라 2050년에는 0에 가까운 기화 손실률을 달성할 수 있을 것으로 예상된다.
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Appendix A. Supplementary data
Table S1 Direct and Indirect capital cost [2]
	Cost Factor
	Value

	Depreciable capital cost(DC)
	

	Site preparation
	4% of 

	Service facilities
	1.5% of 

	Contingencies
	10% of 

	Bare module()
	(Eq. 11)

	Land
	2% of DC

	Initial royalty
	2% of DC

	Startup
	15% of DC

	Working capital
	7% of 



Table S2 Direct and indirect fixed cost [2]
	Cost Factor
	Value

	Operations(labor-related)(O)
	

	Direct wages and benefits(DW&B)
	USD40/operator-hr

	Direct salaries and benefits
	15% of DW&B

	Operating supplies and services
	6% of DW&B

	  Technical assistance to manufacturing
	USD60,000/(operator/shift)-yr

	Control laboratory
	USD65,000/(operator/shift)-yr

	Maintenance(M)
	

	Wages and benefits(MW&B)
	3.5% of DC

	Salaries and benefits
	25% of MW&B

	Materials and services
	100% of MW&B

	Maintenance overhead
	5% of MW&B

	Operating overhead
	

	General plant overhead
	7.1% of M&O

	Mechanical department services
	2.4% of M&O

	Employee relations department
	5.9% of M&O

	Business services
	7.4% of M&O

	Property taxed and insurance
	2% of DC



Table S3 Base equipment cost model
	Equipment
	Unit
	Cost (unit: USD)
	Ref.

	Plate-fin heat exchanger
	Area (m2)
	(-0.0095*A3+0.253*A2-2.2977*A+9.4119)*A*104
	[17]

	Shell & tube  
heat exchanger
	Area (ft2)
	exp(11.551-0.9186*ln(A)+0.0979*(ln(A))2)
	[2]

	
	Area (m2)
*10,000<A<11,500
	1394*A0.86
	[19]

	
	Area (m2)
*A<10,000
	10000+88*A
	[20]

	Plate-frame heat exchanger
	Area (m2)
	10070*(10.7639*A)0.42
	[2]

	Screw compressor
	energy consumption (HP)
	exp(9.1553+0.7241*ln(P))
	[2]

	Reciprocating 
compressor
	energy consumption(HP)
	exp(4.6762+1.23*ln(P))
	[2]

	Expander
	energy consumption(HP)
	600*P0.81
	[2]

	Centrifugal pump
	energy consumption(kW)
	9840*(P/4)0.55
	[21]

	Vertical vessel
	Weight(lb)
	exp(7.139+0.18255*lnW+0.02297*ln(W)2)
	[2]

	*Vessel Weight(lb)
	Height(m), Diameter(m)
	π18.21(3.28084D+0.03646)(3.28084H+2.62464D)
	[2]

	Cone roof tank
	Volume (gal)
	265*V0.513
	[2]

	SMC Plastic tank
	Volume(gal)
	V*3.78541*1.31
	[22]

	Cooling tower
	Capacity (L/sec)
	61000+650*Q0.9
	[2]

	Chiller
	energy consumption(kW)
	474*P
	[23]

	Cold box
	Area(m2)
	0.22055*A2
	[24]

	Spherical Tank
	Volume(gal)
	68*V0.72
	[2]



Table S4 Bare module factor [2]
	Equipment
	Factor

	Heat exchanger
	3.17

	Pump
	3.3

	Horizontal vessel
	3.05

	Vertical Vessel
	4.16

	Compressor/turbine
	2.15

	Storage
	1.83

	Etc.
	3



Table S5 Equipment material factor
	Equipment
	Material
	Factor
	Ref.

	Plate-fin heat exchanger
	Aluminum
	1
	[17]

	Shell & tube  
heat exchanger
	304SS/CS
	2.7+(0.10763A)0.07
	[2]

	
	CS/CS
	1
	

	Plate-frame heat exchanger
	304 SS
	2
	[2]

	Compressor
	304SS
	2.5
	[2]

	
	CS
	1
	[2]

	Expander
	304SS
	2
	[2]

	Centrifugal pump
	304SS
	2.4
	[21]

	Vertical vessel
	304SS
	1.7
	[2]

	Cone roof tank
	304SS
	2
	[2]

	SMC Plastic tank
	SMC
	1
	[22]

	Cooling tower
	-
	1
	[2]

	Chiller
	CS
	1
	[23]

	Cold box
	-
	1
	[24]

	Spherical Tank
	304SS
	2
	[2]



Table S6 Equipment pressure factor 
	Equipment
	Pressure(bar)
	Factor
	Ref.

	Plate-fin heat exchanger
	-
	1
	[17]

	Shell & tube  
heat exchanger
	*10<P
	0.9803+0.018*((P-1.01325)*14.5038/100)+0.0017*((P-1.01325)*14.5038/100)2
	[2]

	
	*P<=10
	1
	

	Plate-frame heat exchanger
	-
	1
	[2]

	Compressor
	-
	1
	[2]

	Expander
	-
	1
	[2]

	Centrifugal pump
	
	1
	[21]

	Vertical vessel
	-
	1
	[2]

	Cone roof tank
	-
	1
	[2]

	SMC Plastic tank
	-
	1
	[22]

	Cooling tower
	-
	1
	[2]

	Chiller
	-
	1
	[23]

	Cold box
	-
	1
	[24]

	Spherical Tank
	-
	1
	[2]



Table S7 CEPCI factor
	Equipment
	Reference year
	Factor
	Ref.

	Plate-fin heat exchanger
	1997
	2.0766
	[17]

	Shell & tube  
heat exchanger
	2013
	1.3372
	[2]

	
	1998
	2.1763
	[19]

	
	2006
	1.5202
	[20]

	Plate-frame heat exchanger
	2013
	1.3372
	[2]

	Compressor
	2013
	1.5080
	[2]

	Expander
	2013
	1.5080
	[2]

	Centrifugal pump
	2000
	1.5384
	[21]

	Vertical vessel
	2013
	1.3371
	[2]

	Cone roof tank
	2013
	1.3372
	[2]

	SMC Plastic tank
	2023
	1.3372
	[22]

	Cooling tower
	2013
	1.7276
	[2]

	Chiller
	2002
	2.0288
	[23]

	Cold box
	2004
	1.8068
	[24]

	Spherical Tank
	2013
	1.3372
	[2]



Table S8 Materials & utilities usage
	Material/Utility
	Value
	Unit

	Hydrogen production

	Process water
	40
	m3/hr

	Nitrogen
	333.4
	Nm3/hr

	Electricity(Australia)
	200
	MW

	Hydrogen liquefaction

	Chilled water
	373.135
	m3/hr

	Cooling water
	168
	ton/hr

	Nitrogen
	500
	Nm3/hr

	Catalyst
	1,956.35
	lb/yr

	Electricity(Australia)
	79
	MW

	Hydrogen re-liquefaction & storage

	Chilled water
	18.5
	m3/hr

	Nitrogen
	500
	Nm3/hr

	Electricity(Republic of Korea)
	4.6
	MW



Table S9 Unit costs of materials & utilities
	Material/Utility
	Cost
	Unit
	Ref.

	Process water
	0.27
	USD/m3
	[2]

	Chilled water
	0.027
	USD/m3
	[2]

	Cooling water
	1.5
	USD/ton
	[2]

	Nitrogen
	0.1773
	USD/m3
	[3]

	Catalyst
	21.33
	USD/lb cat.
	[4]

	Industrial electricity(Republic of Korea)
	0.441
	KRW/kWh
	



Table S10 CAPEX of Hydrogen production
	Item
	Cost (unit: MM USD)

	PEM device
	188.04

	PEM installation
	18.8

	Site & building construction
	50

	Total CAPEX
	256.84



Table S11 OPEX of Hydrogen production
	Item
	Cost (unit: MM USD/y)

	Labor cost
	0.350

	Direct salaries and benefits
	0.0526

	Operating supplies and services
	0.0210

	Technical assistance to manufacturing
	0.045

	Control laboratory
	0.0488

	Stack replacement
	11.28

	Electricity (Australia)
	229.4

	Process water
	0.128

	Nitrogen
	0.699

	Property taxes and insurance
	3.76

	Total OPEX
	245.8



Table S12 CAPEX of Hydrogen liquefaction
	Item
	Cost (unit: MM USD)

	Working capital
	33.61

	Land
	11.09

	Initial royalty
	11.09

	Startup
	83.19

	Bare module cost
	480.18

	Site preparation
	19.2

	Service facilities
	7.20

	Contingencies & contractor’s fee
	48.02

	Total CAPEX
	693.6



Table S13 OPEX of Hydrogen liquefaction
	Item
	Cost (unit: MM USD/y)

	Direct wages and benefits
	0.350

	Direct salaries and benefits
	0.0526

	Operating supplies and services
	0.021

	Technical assistance to manufacturing
	0.045

	Control laboratory
	0.0488

	Wages and benefits
	19.4

	Salaries and benefits
	6.79

	Materials and services
	19.4

	Maintenance overhead
	0.971

	General plant overhead
	1.89

	Mechanical department services
	0.639

	Employee relations department
	1.57

	Business services
	1.97

	Electricity (Australia)
	60.4

	Cooling water
	0.0794

	Chilled water
	0.00544

	Nitrogen
	0.0777

	Catalyst
	0.0417

	Royalty
	5.55

	Property taxes and insurance
	11.1

	Total OPEX
	130.4





Table S14 CAPEX of Hydrogen re-liquefaction & storage
	Item
	Cost (unit: MM USD)

	working capital
	19.23

	cost of Land
	6.345

	Initial royalty
	6.345

	Cost of startup
	47.6

	Bare module cost
	274.7

	Site preparation
	10.99

	Service facilities
	4.12

	Contingencies & contractor's fee
	27.47

	Total CAPEX
	396.736



Table S15 OPEX of Hydrogen re-liquefaction & storage
	Item
	Cost (unit: MM USD/y)

	Direct wages and benefits
	0.350

	Direct salaries and benefits
	0.0526

	Operating supplies and services
	0.021

	Technical assistance to manufacturing
	0.045

	Control laboratory
	0.0488

	Wages and benefits
	11.1

	Salaries and benefits
	3.89

	Materials and services
	11.1

	Maintenance overhead
	0.555

	General plant overhead
	1.092

	Mechanical department services
	0.369

	Employee relations department
	0.908

	Business services
	1.14

	Electricity (Republic of Korea)
	3.20

	Cooling water
	0.00394

	Nitrogen
	0.0777

	Royalty
	3.17

	Property taxes and insurance
	6.345

	Total OPEX
	43.47
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