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Abstract 

Heat transfer rate is a very important factor for the performance of a steam reformer because a steam 

reforming reaction is an endothermic reaction. Coaxial cylindrical reactor is the reactor design which can 

improve the heat transfer rate. Temperature, fuel conversion and heat flux in the coaxial cylindrical steam 

reformer are studied in this paper using numerical method under various operating conditions. Langmuir-

Hinshelwood model and pseudo-homogeneous model are incorporated for the catalytic surface reaction. 

Dominant chemical reactions are assumed as a Steam Reforming (SR) reaction, a Water-Gas Shift (WGS) 

reaction, and a Direct Steam Reforming (DSR) reaction. Although coaxial cylindrical steam reformer uses 

33% less amount of catalyst than cylindrical steam reformer, its fuel conversion is increased 10 % more and 

its temperature is also high as about 30 degree. There is no heat transfer limitation near the inlet area at 

coaxial-type reactor. However, pressure drop of the coaxial cylindrical reactor is 10 times higher than that of 

cylindrical reactor. Operating parameters of coaxial cylindrical steam reformer are the wall temperature, the 

inlet temperature, and the Gas Hourly Space Velocity (GHSV). When the wall temperature is high, the 

temperature and the fuel conversion are increased due to the high heat transfer rate. The fuel conversion rate is 

increased with the high inlet temperature. However, temperature drop clearly occurs near the inlet area since 

an endothermic reaction is active due to the high inlet temperature. When GHSV is increased, the fuel 

conversion is decreased because of the heat transfer limitation and short residence time.  

기호설명 

cP : 열용량 J/kg/K 

DP : 입자지름 m 

Ej : 활성화에너지 kJ/kmol 
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Fh,j : 확산에너지유속 J/m2/s 

Fm,j : 확산질량유속 kg/m2/s 

h : 엔탈피 J/kg 

Hj : 반응열 J/kmol 

ki : 흡착상수  

kj : 반응속도상수 kmol/kg/h 

Kej : 평형상수  

L : 반응기 길이 m 

Mi : 분자량 kg/kmol 

P : 압력 N/m2 

Pi : 분압  
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R : 기체상수 J/kmol/K 

rj : 반응률 kmol/m3/s 

Se : 에너지방정식선원항 J/m3/s 

Ss : 종방정식선원항 kg/m3/s 

T : 온도 K 

ui, uj : 속도 m/s 

x : 축방향 좌표 m 

Ym : 질량분율  

 

그리스문자 

ρ  : 밀도 kg/m3 

τ ij : 응력텐서 kg/m/s 

µ : 점성계수 m2/s 

χ : 다공도  

φ P : 입자형상계수  
 

1. 서 론 

석유의 고갈, 지구 온난와 등의 문제로 인해 저탄소 

녹색성장의 필요성이 대두되면서 신재생에너지에 대한 

관심이 높아지고 있다. 풍력, 태양에너지, 바이오 

디젤 등 다양한 신재생에너지원 중 연료전지는 

수소의 화학에너지를 전기에너지로 변환시키는 

에너지 변환장치로서 효율이 높고 오염물질을 

발생시키지 않는다는 장점이 있다.(1) 그러나 

연료전지의 상용화를 위해서는 우선 연료로 

사용되는 수소의 안정적인 공급이 필요하다. 그러나 

현재 수소 생산 및 공급을 위한 기반시설이 

구축되어 있지 않으며 이러한 기반시설 구축을 

위해서는 상당한 시간과 비용이 필요하다. 그러므로 

이미 기반시설을 갖추고 있는 탄화수소 연료로부터 

수소를 생산하여 공급하는 것이 가장 실용적인 

대안이다.(2) 탄화수소 연료로부터 수소를 생산하는 

기술인 탄화수소 연료개질법으로는 수증기 개질법, 

부분산화법, 자열개질법 등이 있으며 본 논문에서는 

수증기 개질법에 대한 연구를 진행하였다.  

수증기 개질법은 다른 개질법에 비해 수소의 

생산량이 많고 안정적인 운전이 가능하다는 장점이 

있지만 흡열반응이기 때문에 외부에서 반응열을 

공급해야한다.(3) 수증기 개질기의 경우 열전달이 

성능에 가장 중요한 영향을 미치는 요인이기 때문에 

열전달 향상 방법 및 열전달량의 정량화에 대한 

다양한 연구가 이루어지고 있다. Dybkjær(4)와 Seo 

등(5)는 열원의 위치에 따른 수증기 개질기 

특성변화를 연구하였고, Ma 등(6)과 Davieau 등(7)은 

개질기 형상변화에 따른 성능변화를 연구하였다.(6) 

그리고 Kvamsdal 등(8)와 Derkx 등(9)은 수증기 개질기 

내부의 열전달량을 정량화하기 위한 연구를 

수행하였다. 본 논문에서는 열전달을 향상시킬 수 

있는 수증기 개질기 형상인 동축원통형 수증기 

개질기에 대한 연구를 수행하였으며, 다양한 

작동조건에 따른 개질기 내부의 온도 및 

연료전환율의 변화를 살펴보았다. 

본 논문의 연구는 수치해석 기법을 활용하여 

진행하였다. 수치해석 기법을 이용할 경우 실험으로 

측정이 어려운 개질기 내부의 온도 및 농도변화를 

예측할 수 있고 상대적으로 짧은 시간과 저렴한 

비용으로 많은 결과를 얻을 수 있다. 기존의 수증기 

개질기 수치해석은 주로 열역학적 결과를 

비교하거나(10) 유동의 특성을 고려하지 않는 형태로 

이루어졌다.(11) 그러나 이 경우 화학반응에 대한 

동특성을 반영하지 못하거나 다공성 매질을 

통과하면서 발생하는 압력 차이가 화학반응에 미치는 

영향을 고려할 수 없기 때문에 본 논문에서는 

촉매표면반응, 다공성 매질 내부의 유동, 열 및 

물질전달에 대한 해석을 통합적으로 수행하였다. 

이를 위해 열유동해석 프로그램인 STAR-CD 를 

기반으로 하고 In-house code 를 이용하여 물성치와 

지배방정식의 선원항을 계산하였다.  

2. 수치해석 모델 

2.1 지배방정식 (Governing equations) 

지배방정식은 질량보존식, 운동량보존식, 에너지 

보존식, 화학종보존식으로 구성되며 식 (1)~(4)와 

같다.(12)  
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화학반응으로 인한 물질변화와 온도변화를 
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계산하기 위해 각각의 선원항을 계산한다. 수증기 

개질기는 촉매가 충진층(Packed-bed) 형태로 채워져 

있기 때문에 다공성매질접근법을 활용해야 한다. 

정상상태의 경우 고체인 촉매와 기체인 반응물 

사이의 온도차이가 크지 않기 때문에 준균질모델 

(Pseudo-homogeneous model)을 이용하고,(13) 다공성 

매질 내부의 압력강하를 계산하기 위해 Ergun 식을 

사용한다(식 (5)).(14)  

촉매는 수증기 개질용 촉매로서 성능을 

인정받고 있는 니켈-알루미나를 사용한다. 반응기 

크기에 따라 니켈-알루미나 촉매의 크기는 1mm ~ 

5mm 까지 다양하게 제조되며(3,11,15) 본 연구에서는 

물질전달한계를 최소화하기 위해 1mm 이하의 

촉매를 사용한다. 촉매의 형상 및 크기에 따라 

다공도도 0.3 ~ 0.6 까지 변화되며 본 연구에서 

사용하는 촉매층의 다공도를 측정한 결과는 

0.3이다.  

 

Ergun equation 
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2.2 화학반응모델 (Chemical reaction model) 

화학반응이 일어나기 위해서 반응물이 촉매 

표면에 흡착하고 표면반응을 일으킨 후 탈착하는 

단계를 거치지만 촉매표면반응이 전체 반응속도를 

결정하는 Rate-determining step 이라고 가정하에 

랭뮤어-힌셜우드 모델(Langmuir-hinshelwood model)을 

사용하여 화학반응률을 계산한다. 수증기 개질기 

내부에서 일어나는 화학반응은 10 가지 이상이지만 

식 (6)~(8)과 같은 3 가지 화학반응이 가장 중요한 

영향을 미친다고 가정할 수 있다.(15) 

 

Steam reforming (SR) reaction 

CH4 + H2O ↔ CO + 3H2,  

∆ H(298)=2.06×10
5 kJ/kmol  (6) 

 

Water-gas shift (WGS) reaction 

CO + H2O ↔ CO2 + H2             

  ∆H(298)= -4.10×10
4 kJ/kmol  (7) 

 

Direct steam reforming (DSR) reaction 

CH4 + 2H2O ↔ CO2 + 4H2                 

∆ H(298)=1.65×10
5 kJ/kmol  (8) 

 

수증기 개질(Steam reforming, SR) 반응은 메탄과 

물이  만나서  수소와  일산화탄소를  만들어내는  

Table 1
(17) Parameters of intrinsic rate equations 

Kinetic parameter, kj=koj×exp(-Ej/RT) 

Reaction  koj[kmol/kg·h] Ej[kJ/kmol] 

1 4.225×1015bar0.5 240100 

2 1.955×106bar-1.0 67130 

3 1.020×1015bar0.5 243900 

Equilibrium constants, Kej 

Reaction Kej 

1 5.75×1012exp(-11476/T)  bar2 

2 1.26×10-2exp(4639/T)    bar0 

3 7.24×1010exp(-21646/T)  bar2 

Adsorption constant, ki=koi×exp(-Δ Hi/RT) 

Species Koi[/bar] ∆Hi [kJ/kmol] 

CH4  6.65×10-4 -38280 

CO  8.23×10-5 -70650 

H2O  1.77×105 bar -88680 

H2  6.12×10-9 -82900 
 

 

반응으로서 흡열반응이다. 수증기 개질 반응으로 

만들어진 일산화탄소는 다시 물과 만나서 

이산화탄소와 수소를 만들어내는 발열반응을 

일으키며 이것이 수성가스전환(Water-gas shift, WGS) 

반응이다. 그리고 수소와 이산화탄소가 만들어지는 

또 다른 경로로서 직접수증기개질(Direct steam 

reforming, DSR) 반응이 있다. 각각의 화학반응에 

대한 반응률을 계산하여 농도 및 온도변화를 예측할 

수 있다. 화학반응률 계산을 위하여 Xu 와 

Froment 가 제안한 모델을 사용하며 계산식은 식 

(9)~(11)과 같다.(16) 그리고 상세한 상수 및 계수 값은 

Table 1과 같다.(17)   
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(a) 

 
(b) 

 

Fig. 1 The computational domain of the steam 

reformer, a cross section (a), a top section (b) 

 

동축원통형 반응기의 형상은 Fig. 1 과 같다. 

원통형 반응기 안에 가이드가 있으며 가이드를 

기준으로 벽 쪽에서 반응물이 공급되고 가운데로 

빠져나온다. 반복적인 형상을 가지므로 

계산격자의 감소를 위해 원의 중심으로부터 60o로 

나누고 양 경계는 주기조건으로 설정하였다.  

3. 검 증 

계산 결과의 검증을 위해서 동일한 작동조건의 

실험결과와 계산결과를 비교한다. SCR(Steam to 

carbon ratio)는 공급되는 탄소와 수증기의 

몰비이며 일반적인 수증기 개질기 조건인 SCR 

3으로 유지한다. GHSV(Gas hourly space velocity)는 

시간당 공급되는 반응가스와 탑재되어 있는 

촉매의 부피비로서 시간의 역수(hour-1)를 단위로 

사용한다(식 (12)).(18) 수증기 개질기 내의 주요 

반응이 흡열반응이므로 활성화를 위해서 열을 

공급해야한다. 이를 위해 반응기는 전기로 안에 

설치되며 전기로와 반응기 외벽의 온도차이로 

인해 열전달이 일어난다. 이 때 반응기 외벽의 

온도가 해석결과에 중요한 영향을 미치므로, 이 

온도를 측정하여 해석을 위한 경계조건으로 

사용한다.(17)  
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Fig. 2 Comparison of experiment results and simulation 

results, temperature (a), gas concentration (b) 

 

 

Fig. 2(a)는 GHSV 가 2500/h, 5000/h, 10000/h 로 

변화될 때 반응기 중심의 온도를 비교한 결과이다. 

전체적으로  유사한  결과를  보여주고  있지만 

후단에서  약간의  차이가  발생한다 .  이것은 

다공도와  열전도도의  차이  때문이다 .  반응기 

내부의 다공도는 촉매의 충진정도에 따라 국지적 

으로 달라지지만 계산시에는 정확한 값을 반영할 

수 없으므로 평균값을 적용한다. 그리고 열전도도 

또한 다공도, 가스조성, 온도 등에 의해 달라지며 

열전도도 계산을 위한 모델을 사용하더라도 

실제값과 차이가 존재한다. 이상의 이유로 인해 

실험값과 해석값의 차이가 발생할 수 있다.  

GHSV 5000/h 와 10000/h 일 때, 해석결과의 경우 

입구근처에서 온도가 감소했다가 증가하는 경향을 

보인다. 이것은 입구근처에서 수증기 개질 반응이 

활발히 일어나기 때문이다. 흡열반응인 수증기 개질 

반응의 높은 반응성으로 인해 증가하는 흡열량이 

외부로부터 전달되는 열량보다 더 커지므로 반응물 

자체의  열을  소모하게  되어  온도가  감소한다 . 

GHSV 가 2500/h 정도로 낮을 때는 반응물이 적기 

때문에 수증기 개질 반응이 적게 일어난다. 이 때는 

외부에서 공급되는 열량이 수증기 개질 반응열보다  
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Table 2 Operating conditions 

 Wall 
temp.  

Inlet  
temp  SCR  GHSV  

Fig. 3  800oC  500oC  3.0  2500/h, 
3730/h  

Fig. 4  Changed  500oC  3.0  13000/h  

Fig. 5  800oC  Changed  3.0  13000/h  

Fig. 6  800oC  500oC  3.0  Changed  

 

 

크기 때문에 반응물이 가진 열을 소모하지 않고 

온도가 지속적으로 상승한다. 

Fig. 2(b)는 전기로 온도 변화에 따른 반응기 

출구의 가스조성을 비교한 것이다. 전기로 온도가 

700oC 와 800oC 일 때, 수소의 농도는 큰 차이를 

보이지 않는다. 그러나 CO 와 CO2 의 경우 약간의 

차이를 보이는 것은 수성가스전환반응률의 차이 

때문이라고 판단된다. 그러나 이 차이는 동축원통형 

수증기 개질기 성능에 영향을 미칠만큼 크지 않다. 

4. 결 과 

동축원통형 수증기 개질기의 운전조건은 Table 2와 

같다. 벽조건은 정온 경계조건(Isothermal boundary 

condition)으로 설정하였으며 벽온도를 변화시키면서 

개질기 내부 온도 및 전환율을 비교하였다. 연료전환율 

(Fuel conversion)은 반응기에 공급되는 연료대비 

반응을 일으킨 연료의 몰비로서 연료전환율이 

높을수록 개질반응이 활발히 일어났다는 것을 

의미한다(식 (13)).(17) 그리고 반응기 입구에 도달하는 

가스의 온도와 GHSV 를 변화시킬 때의 성능변화를 

비교하였다. SCR 는 일반적인 수증기 개질기 조건인 

SCR 3으로 유지한다. 
 

Reacted fuel
Fuel conversion

Supplied fuel
=               (13) 

 

해석결과로 제시한 온도는 모두 벽에서 반지름 

방향으로 가장 멀리 떨어져 있는 가이드와 접하고 

있는 촉매의 온도이다. 벽에서 가까운 지점일수록 

벽온도의 영향을 크게 받아서 다양한 온도변화를 

보여주지 못하기 때문이다. 그에 반해, 벽으로부터 

멀어질수록  작동조건  변화에  따라  다양한 

온도변화를 보여주기 때문에 작동조건의 영향을 

보여주기에  적합하다 .  연료전환율이  높을수록 

개질반응이  활발히  일어났다는  것을 의미한다. 

그리고 동축원통형 반응기는 생성가스가 촉매층  
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Fig. 3 Temperature and fuel conversion of a cylindrical 

steam reformer and a coaxial cylindrical steam 

reformer 

 
 

아래를 지나기 때문에 생성가스의 열을 회수할 수 

있다는 장점이 있다. 이러한 회수열은 전체 성능 및 

특성변화에 중요한 영향을 미치기 때문에 가이드를 

통과하는 열유속의 그래프를 분석하였다. 반응기 

길이는 Fig. 1 에 제시한 바와 같이 상대길이를 

사용한다. 

 

4.1 반응기 형상에 따른 성능 비교 

동축원통형 반응기는 반응기의 바깥쪽에만 

촉매가 채워지기 때문에 원통형 반응기에 비해 

촉매량이 약 33% 적다. 그러므로 유입되는 

반응가스의 양을 일정하게 유지시키기 위하여 

원통형 반응기의 GHSV 는 2500/h, 동축원통형 

반응기의 GHSV 는 3730/h 로 설정했다. 유입되는 

반응가스의 양을 일정하게 유지시킨 이유는 실제 

개질기의 작동을 위해서 단위시간당 생산되는 

수소의 양도 중요하기 때문이다. 동일한 반응물이 

공급될 때 적은 양의 촉매를 사용하고도 높은 

연료전환율을 가진다면 단위시간당 생산되는 

수소량과 개질기 성능이 모두 우수하다고 할 수 

있다.  

촉매 끝단에서는 대부분의 연료가 소모되었기 

때문에 흡열반응이 거의 일어나지 않는다. 그러나 

개질기  벽으로부터  열전달은  계속  일어나므로 

생성가스의 온도가 높아진다. 원통형 반응기의 경우 

생성가스가  출구를  빠져나가지만 ,  동축원통형 

반응기의 경우 생성가스가 촉매층 옆을 지나면서 

촉매층으로 다시 열을 전달해준다. 이것은 폐열을 

회수하는 효과를 주는 것으로서 동축원통형 반응기의 

온도를 높이게 되고 화학반응을 활발히 일으키기 

때문에 연료전환율도 10% 이상 상승한다(Fig. 3). 특히 

원통형 반응기의 경우 입구근처에서 열전달한계  
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(b) 

Fig. 4 Temperature and fuel conversion (a), heat flux 

from product gas (b) under various wall 

temperatures 

 
현상이 발생하여 온도가 낮아지는 경향을 보이지만 

동축원통형 반응기의 경우 열회수를 통해 열전달한계 

현상을 극복하여 온도강하가 거의 일어나지 않는다. 

동축원통형 반응기의 촉매량이 원통형 반응기의 

촉매량보다 33% 적다는 것을 고려할 때 동축원통형 

반응기의 성능이 훨씬 우수하다고 할 수 있다. 

하지만 동축원통형 반응기에서는 차압이 크게 걸리는 

문제가 남아있다. 계산결과에 따르면 원통형 

반응기의 차압은 0.001pa 인데 비해 동축원통형 

반응기의 차압은 0.012pa로서 약 10배 이상의 차압이 

발생한다. 차압이 커지면 반응물을 공급하는 

블로워의 부하가 커지게 되고 이것은 전체 시스템 

효율을 감소시키는 원인이 될 수 있다.  

 
4.2 벽온도 변화 

Fig. 4(a)는  입구온도  500oC, SCR 3, GHSV 

13000 /h ,정온  경계조건 ( I so the rma l  boundary 

condition)의 온도를 700oC , 800oC, 900oC 로 변하는 

경우  반응기  내부  온도  및  연료전환율이다 . 

벽온도가  증가할수록  연료전환율이  상승한다 . 

이것은 벽온도 증가로 인해 수증기 개질기 내부로  
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(b) 

Fig. 5 Temperature and fuel conversion (a), heat flux 

from product gas (b) under various inlet 

temperatures 

 

전달되는 열량이 증가하면서 흡열반응이 활발히 

일어나기 때문이다. 전달되는 열량의 증가로 인해 

반응기 내부 온도 역시 벽온도 증가와 함께 

상승하는 것을 확인할 수 있다. 그러나 상대길이 0.1 

이하의 영역에서 온도가 일시적으로 감소했다가 

증가하는 경향을 확인할 수 있다. 입구근처는 

반응물의 농도가 가장 높기 때문에 화학반응이 가장 

활발히 일어나는 영역이다. 이 영역에서는 

외부로부터 전달되는 열량에 비해 흡열반응으로 

사라지는 열량이 더 크기 때문에 반응을 위해 

자체열을 사용하게 되며 그로 인해 온도가 감소한다. 

그러나 반응물을 소모하면서 수증기 개질 반응률은 

감소하고 외부로부터 전달되는 열량은 증가하여 

상대길이 0.1 이후부터는 온도가 상승한다. Fig. 

4(b)는 생성가스의 열이 가이드를 통과하여 다시 

촉매층으로 전달되는 열유속(Heat flux)을 나타낸 

그래프이다. 벽온도가 높을수록 생성가스의 온도가 

높기 때문에 촉매층으로 전달되는 열량이 크며 

입구근처에서 흡열반응이 가장 활발하고 생성가스와 

촉매층의 온도차이도 가장 크기 때문에 전달되는 

열량도 가장 많다. 그리고 상대길이 0.6 지점에서 

벽온도 700oC 는 계속 감소하는 경향을 보이지만 
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벽온도 900oC 의 경우 열유속이 일시적으로 

상승하는 것을 볼 수 있다. 이 영역은 대부분의 

반응물이 생성물로 전환된 영역으로서 이산화탄소와 

수소의 농도가 가장 높고 온도도 가장 높은 

지점이다. 이 영역에서 흡열반응인 수성가스전환 

역반응이 일어나기 때문에 열유속이 상승하게 된다.  

 

4.3 입구온도 변화 

Fig. 5(a)는  벽온도 800oC, SCR 3, GHSV 

13000/h,입구온도를 300oC, 500oC, 700oC 로 

변화시키는 경우의 결과이다. 입구온도가 700oC 인 

경우 반응물의 열량이 많으므로 입구에서부터 

흡열반응이 활발히 일어나서 온도강하 폭이 커진다. 

그러나 입구온도 300oC 의 경우 반응물의 열량이 

높지 않기 때문에 입구근처에서는 흡열반응이 

일어나지 못해서 온도강하가 일어나지 않는다. 

입구온도가 높으면 수증기 개질기에 전달하는 

열량이 증가한다는 것을 의미하므로 연료전환율이 

높은 값을 가지지만 입구온도가 낮으면 전달되는 

열량이 충분하지 못해서 연료전환율이 낮아진다. 

입구온도가 낮으면 생성가스와 촉매층의 

온도차이가 커져서 생성가스로부터 촉매층으로 

전달되는 열량이 가장 높은 값을 가진다(Fig. 5(b)). 

그러나 이것은 입구근처에서 발생하는 현상이며 

촉매끝단에서는 다른 조건에 비해 전달되는 

열량이 작아진다. 입구온도 700oC 의 경우 입구의 

온도가 생성가스의 온도와 비슷하기 때문에 

촉매층으로 전달되는 열유속이 작다. 그러나 

활발한 수증기 개질 반응으로 인해 온도강하 

현상이 나타나며 생성가스와의 온도차이가 가장 

커지는 지점에서 열유속이 가장 높은 값을 가지게 

된다. 그리고 상대길이 0.6 지점에서 열유속이 

상승하는 경향을 보이며 이것은 벽온도 900oC 의 

조건과 마찬가지로 수성가스전환 역반응이 

일어나기 때문이다. 

  

4.4 GHSV(Gas hourly space velocity) 변화 

Fig. 6(a)는  벽온도 800oC, SCR 3, 입구온도 500oC 

이고 GHSV를 13000/h, 20000/h, 26000/h로 변화시킨 

결과이다. GHSV 가 높다는 것은 같은 시간에 많은 

양의 반응물이 공급된다는 것을 의미한다. 그러나 

단위시간, 단위 부피당 촉매표면에서 화학반응을 

일으킬 수 있는 반응물의 양은 한계가 있으며 이 

한계를  넘어서는  반응물이  공급되면  반응에 

참여하지 못하고 촉매층을 빠져나가게 된다. 이것은 

연료전환율을 감소시키는 직접적인 원인이 되기 

때문에 GHSV 가 높을수록 연료전환율이 감소한다.  
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Fig. 6 Temperature and fuel conversion (a), heat flux 

from product gas (b) under various GHSVs 

 

그리고 입구면적과 밀도가 고정된 상황에서 

GHSV의 증가는 입구속도의 증가를 의미한다.  

유체 속도가 빨라지면 Nu가 증가하여 벽으로부터 

반응기로 전달되는 열량이 증가한다. 그러나 동시에 

반응물의 농도가 증가함으로 인한 흡열반응의 

증가를 따라가지 못하여 온도는 오히려 감소하게 

된다. 또한 유체 속도가 증가하면 길이방향으로의 

열전달이 향상되는 것에 비해 축방향으로의 

열전달이 감소하므로 벽으로부터 전달된 열량이 

반응기 중심에 도달하지 못하는 열전달한계 현상이 

발생한다. 이로 인해 촉매층의 온도가 낮아지면 

수증기 개질반응률 또한 낮아지므로 수증기 

개질기의 연료전환율이 감소하게된다. 

Fig. 6(b)는 GHSV 변화에 따른 열유속 그래프이다. 

높은 GHSV 의 경우 벽으로부터 전달되는 열량보다 

흡열반응으로 소모하는 열량이 더 많아서 반응기 

온도가 전체적으로 감소한다. 그리고 온도가 낮으면 

수증기 개질 반응률이 감소하여 온도강하 현상이 

적게 일어난다. 그러므로 촉매층 온도와 생성가스의 

온도차이가 크지 않아서 열유속이 작은 값을 가진다. 

반면에 GHSV 가 낮은 경우 반응기 온도는 

입구온도에서 벽온도까지 선형적인 증가를 보인다. 
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그로 인해 생성가스의 온도도 벽온도에 가까운 값을 

가지게 되며 생성가스와 촉매층의 온도차이가 

커져서 전달되는 열유속도 증가한다. 그리고 

입구근처에서 온도강하 현상이 발생하므로 전달되는 

열유속도 가장 큰 값을 가진다. 촉매 끝단의 경우 

GHSV 가 다른 조건일지라도 촉매층과 생성가스의 

온도가 비슷한 수준에 도달하기 때문에 열유속은 

가장 작은 값을 가진다.  

5. 결 론 

수증기 개질기는 강한 흡열반응이 일어나는 

화학반응기이므로 외부에서 전달되는 열량이 성능에 

중요한 영향을 미친다. 본 논문에서는 생성가스의 

열을 회수함으로써 열전달을 향상시킬 수 있는 

동축원통형 반응기를 설계하고 다양한 작동조건 

하에서 동축원통형 반응기의 성능을 비교하였다. 

수치해석 기법을 적용하여 질량보존식, 운동량 

보존식, 에너지 보존식, 화학종 방정식을 계산한다. 

수증기 개질기 내의 주요 화학반응은 수증기 개질 

반응, 수성가스전환반응, 직접 수증기 개질반응이라고 

가정하며 촉매표면반응 해석을 위하여 랭뮤어-

힌셜우드(Langmuir-hinshelwood) 모델을 적용하였다.  

(1) 동축원통형 반응기는 원통형 반응기에 비해 

촉매량은 33% 감소하지만 성능은 10% 이상 

상승한다. 이것은 생성가스가 촉매층으로 열을 

전달하기 때문이다. 그러나 반응기 내부에서 유동의 

방향이 변하기 때문에 동축원통형 반응기의 차압이 

원통형 반응기에 비해 10 배 이상 크게 걸리는 

문제가 발생한다.  

(2) 벽온도가 증가하면 개질기 내부로 전달되는 

열량이 증가하므로 수증기 개질기의 연료전환율이 

상승한다. 입구근처에서 나타나는 온도강하는 

흡열량이 열전달량보다 많기 때문이며 벽온도 

900oC 의 경우 촉매끝단에서 수성가스전환 역반응이 

일어나기도 한다.  

(3) 입구온도가 높으면 입구근처에서 강한 

흡열반응으로 인해 온도강하 폭이 크지만 

입구온도가 낮으면 흡열반응이 일어나지 않으므로 

온도강하도 일어나지 않는다. 입구온도가 높을수록 

전달되는 열량이 많으므로 연료전환율이 상승한다. 

(4) GHSV 가 증가하면 공급되는 반응물의 양이 

증가하여 반응에 참여하지 못하고 반응기를 

빠져나가는 연료의 양이 증가한다. 그리고 GHSV 

증가는 유체속도의 증가를 가져오며 벽으로부터 

전달된 열량이 반응기 안쪽까지 전달되지 못하여 

개질기 온도가 전체적으로 낮아진다. 이상의 이유로 

인해 GHSV 증가 시 연료전환율이 감소한다. 
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