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요 약

CO2 원천 분리 수소제조 반응시스템은 금속 산화물의 산화/환원 반응을 이용하여 기존의 수증기-메탄 개질 반응을3단계의 

반응시스템으로 분리함으로써 메탄 연소 시 발생되는«)2를 원천적으로 분리함과 동시에 고 순도 수소를 별도의 후단 공정 

없이 직접 생산해 내는 신 개념의 수소 생산 기술이다. 반응 시스템은 크게 연료(즉, CHd가 공급되는 연료반응기(FR: Fuel 
Reactor), 수증기가 공급되는 수증기반응기(SR: Steam Reactor) 및 공기가 공급되는 공기반응기(AR: Air Reactor)로 구성되 

며, 다른 반응기와 비교하여 반응 매체의 전환율과 선택도를 높이기 위하여 긴 체류 시간을 확보할 수 있는 두 개의 이동 층 

(FR, SR)으로 구성되었다. 본 연구에서는200 L/h의 수소를 생산할 수 있는 매체 순환 식 이동 층 반응기 제작을 목적으로 수소 

발열량 기준 0.55 kW급 이동 층 반응기 의 개념 설계 및 cold model을 설계 제작하고 주요 운전 변수에 따른 수력학적 특성을 

결정하였다. 개념 설계 결과 원하는 매체 전환율을 얻기 위해 필요한고체 순환속도 범위(20-100 kg/m2s)를 결정하였다. Cold
model 실험 결과, loop-seal의 유속이 증가함에 따라 고체 순환 속도가 증가하였으며 이를 통하여 고체 순환 속도 조절 이 가능 

하였다. 반응 시스템의 안정적 인 조업을 위해서는 이동 층(FR, SR) 조업 조건을 최소 유동화속도 부근으로 유지하는 것이 좋 

은 것으로 나타났다. 이동 층 내 고체 체류 량은 기상 유속 및 고체 순환 속도 증가에 따라 감소하였다. 본 연구를 통하여 조업 

조건에서 개념 설계에서 원하는 고체 순환 속도 및 흐름 특성을 얻을 수 있음을 확인하였다.

주제어 : CO2 원천분리, 수소제조공정, 개념 설계, 이동층, 수력학

Abstract: The intrinsic CO2 separation and hydrogen production system is a novel concept using oxidation and reduction reac
tions of oxygen carrier for both CO2 capture and high purity hydrogen production. The process consists of a fuel reactor (FR), a 
steam reactor (SR) and an air reactor (AR). The natural gas (CH4) is oxidized to CO2 and steam by the oxygen carrier in FR, 
whereas the steam is reduced to hydrogen by oxidation of the reduced oxygen carrier in SR. The oxygen carrier is fully oxidized 
by air in AR. In the present study, the chemical looping moving bed reactor having 200 L/h hydrogen production capacity is 
designed and the hydrodynamic properties were determined. Compared with other reactors, two moving bed reactors (FR, SR) 
were used to obtain high conversion and selectivity of the oxygen carrier. The desirable solid circulation rates are calculated to be 
in the range of 20〜 100 kg/m2s from the conceptual design. The solid circulation rate can be controlled by aeration in a loop-seal. 
To maintain the gas velocity in the moving beds (FR, SR) at the minimum fluidization velocity is found to be suitable for the 
stable operation. The solid holdup in moving beds decrease with increasing gas velocity and solid circulation rate.

Keywcwxfe : Intrinsic CO2 separation, Hydrogen production process, Conceptual design, Moving bed, Hydrodynamics
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1.서론

수소는 암모니아, 메탄올 및 석유화학 제품생산을 위한 대 

규모 산업용 및 화학공정용 원료로 사용되어왔으나, 최근 연 

료전지를 이용한 수송 및 발전 기술의 진보와 더불어 화석연 

료를 대체할 친환경적 연료로써 그 가치가 매우 주목받고 있 

다. 전 세계적으로 수소의 생산은 약 96%가 화석 연료 개질에 

의존하고 있으며, 나머지는 전기분해 방식을 통해 생산되고 

있다. 이 가운데 가장 큰 비중을 차지하고 있는 천연가스 개 

질을 통한 수소제조 방식은 경제성 평가를 통해 가장 경제적 

인 대용량 수소제조 공정으로 분석되어 이미 상업화 되어 있 

다. 하지만, 재생에너지를 이용한 물 전기분해의 경우 아직 

경제성이 낮아 2030〜2040년경에 실용화에 진입할 것으로 예 

측하고 있다. 따라서 단기적인 수소에너지 공급 초점은 석탄 

과 천연가스 그리고 바이오매스의 개질 방식을 이용한 수소 

제조가 구체적으로 활용될 것으로 예측하고 있다[1].

수증기 메탄 개질(SMR: Steam Methane Reforming)에 의한 

수소제조는 탈황, 수성가스전환 반응｛WGS: Water-Gas Shift 
reaction), 고 순도 수소생산을 위한 분리 및 정제, CO2 분리 

및 Ni 촉매 표면의 카본 침적의 문제로 인하여 공정의 효율 

및 수소 생산성이 저해되고 있다. 특히, 수성가스 전환 반응 

과 수소 분리 및 정제 공정은 전체 공정비용의 약 30%에 달 

하는 큰 비중을 차지하기 때문에 기존 반응공정의 개선을 통 

한 비용절감이 요구된다[2]. 현존 기술에 의한 CO2 포집 비용 

은 5(M0 €/ton이며 이를 20-30 €/ton, 90% 포집율 정도로 얻 

을 수 있는 기술 개발이 요구된다[3].
따라서 천연가스를 원료로 한 스팀 개질 기술은 현재까지 

보유한 기술 및 인프라를 통해 대량의 수소생산이 가능하지 

만 CO2의 분리 및 회수로 인한 비용의 증가는 중 • 장기적인 

관점에서 이를 개선하기 위한 공정 기술개발이 요구된다.

본 연구에서 개발하고자 하는 co2 원천 분리 수소제조 반 

응시스템은 금속 산화물의 산화/환원 반응을 이용하여 기존 

의 스팀메탄 개질 반응을 3단계의 반응시스템으로 분리함으 

로써 메탄 연소 시 발생되는 CO2를 원천적으로 분리함과 동 

시에 고 순도의 수소를 후단 공정 없이 직접 생산해 내는 신 

개념의 수소 생산 기술이다. 시스템에서 배출되는 물질은 HjO, 
순수한 CO2 및 H2 뿐이므로 전체 시스템의 zero-emission 구 

현 가능과 COz 원천분리 및 고 농도 수소제조에 응용 가능하다.

CO2 원천 분리 수소제조 반응시스템은 공정 구성에 따라 

크게 연료(메탄)가 공급되는 연료반응기(FR: Fuel Reactor), 
스팀이 공급되는 스팀반응기(SR: Steam Reactor) 및 공기가 

공급되는 공기반응기(AR： Air Reactor)로 구성되며, 산소공여 

입자(금속산화물)가 이러한 반응기 사이를 반복적으로 순환 

하는 구조를 가진다. 금속산화물은 먼저 FR에서 메탄에 의해 

환원되고 유효에서 수증기와 반응하여 재 산화된다. 이때 FR 
에서는 메탄의 연소 생성물로써 CO2와 H2O가 발생하며 SR 
에서는 water splitting에 의한 수소가 생성된다. 그리고 금속 

산화물에 따라 Figure 1과 같이 SR 이후에 AR를 추가적으로 

배치하여 공정상에 필요한 열을 회수할 수 있다. 각 반응기 

내 화학 반응의 물질 수지와 표준 엔탈피는 아래와 같다.

FR: 4Fe2O3 + CH4 — 8FeO + CO2 + 2H2O
AH°29sk = 351.3 kJ/mol (1)

SR: 3FeO + H2O —* FejCh + FL
AH°298k = -74.7 kJ/mol (2)

AR: 4Fe3O4 + O2 (Air) —> 6Fe2O3
AH°298k = -464.4 kJ/mol (3)

Overall rx.n: CH4 + 2/3H2(〕+ 2/3Oj — CO2 + 8/3Hj
aH°298k = -157.5 kJ/mol (4)

결과적으로 본 CO2 원천 분리 수소제조 반응시스템을 이 

Figure 1. Schematic diagrams of the one-step hydrogen production process.
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용하면 각각의 반응기에서 고농도의 수소와 이산화탄소를 쉽 

게 분리 생산할 수 있다. 이와 관련된 국외 기술 동향 및 수준 

을 살펴보면 매체 선정 및 특성 평가에 대한 연구로 Steinfeld 

et al.[4]이 1기압 1,027’C에서 고상 Fe。를 CH, 가스와 반응 

시키면 67%의 수소와 33%의 CO 가스 상이 생성됨을 밝혀냈 

다. 그리고 1기압 900-1,000 °C의 solar fiimace에서 FegOi를 

이용하며 메탄 개질을 수행하였다. 묘⑵⑴ 또는 ZnO에 의한 메 

탄 개질 반응이 1,000 “C 이상에서 열역학적으로 유리함을 보였 

으나 환원된 금속은 그 온도에서 sintering 현상이 일어났다.

Kodama et al.[5]은 2단계의 열화학 메탄 열화학 개질 WO3/ 

W, InjOj/In, SnCb/Sn, V2O5/V, MoCh/Mo, FejCM/Fe redox sys- 
tems을 연구하였다. 적외선 반응기에서 ZrO2를 지지체로 한 

WO3의 활성을 보고하였으며, 이 물질은 1,000 °C에서 메탄 

전환율 70%와 CO 선택도 86%를 달성하였다.

Chiesa et al.[3]은 산화철을 매체로 한 one-step 수소제조 시 

스템의 공정해석을 통해 산화철을 이용한 one-step 수소 생산 

과 CO2 원천분리 및 발열 공정이 가능하며 환경적 인 측면을 

고려할 때 기존 SMR 공정에 비하여 수소생산에 보다 경제성 

이 있음을 보고한 바 있다. 그러나 이러한 경제성은 산화 환 

원 사이클 반응이 반복되는 점을 고려할 때 고온에서 반응성 

및 내구성이 우수한 매체의 개발이 매우 중요하다. 특히 산화 

철에 치환 금속을 첨가하여 반응성을 향상시키고 지지체를 

사용하여 매체의 내구성 향상시키는 연구가 필요하다.

Ishida et al.[6]에 의해 처음 개발되기 시작한 매체 순환식 

가스연소시스템(CLC: Chemical looping combustion)은 본 반 

응 시스템과 개념적으로 흡사하다. 하지만 본 반응 시스템은 

연소기와 달리 물 분해 수소생산 반응을 포함하기 때문에 열 

역학적 분석 및 전체 시스템의 열수지 검토를 고려하여 효율 

적 반응공정 구성이 이루어져야 하며, 이에 따른 차별화된 매 

체순환 반응기의 개발이 요구된다. 금속 산화물을 이용한 물 

분해 수소제조 연구는 ferrite 계열 혹은 iron oxide를 사용하 

여 연구를 계속 진행 중이나 실질적으로 환원에 필요한 온도 

가 매우 높으므로 선진국의 경우도 본 기술개발과 같은 환원 

기체를 사용하는 방향으로 연구가 진행되는 추세이다. 기술 

적 성숙도 측면에서 금속산화물 산화 환원 반응을 이용한 COz 
원천분리 및 고농도 수소생산과 관련한 기술은 현재까지 매 

체를 개발하는 초기 단계에 있으며, 반응기 및 반응공정과 관 

련된 연구는 미흡한 실정이다.

국내의 매체 순환 식 반응기 개발은 2000년대 초부터 연소 

기 개발을 목적으로 연구를 수행해 오고 있으나[7,8] 수소생 

산에 적합한 매체 순환 식 반응기의 개발은 아직까지 연구된 

바가 거의 없다[9]. 따라서 CO2의 원천분리가 가능하며 고농 

도의 수소 생산에 적합한 매체 순환 식 반응기의 설계 및 운 

전기술개발이 필요하다.

본 연구에서는 200 Uh의 수소를 생산할 수 있는 매체 순환 

식 이동 층 반응기 설계를 목적으로 0.55 kW급(수소 발열량 

기준) CO2 원천 분리 및 고 순도 수소생산을 위한 이동 층 

반응기의 개념설계 및 Cold model을 제작하고, 주요 운전 변 

수에 따른 수력학적 특성을 파악하였다.

2. 개념 설계

CO2 원천 분리 수소제조 기술의 개념도는 Figure 1에서 살 

펴 본 바와 같이 크게 3개의 반응기 즉, 공기 반응기(AR), 연 

료 반응기(FR), 스팀 반응기(SR)로 구성된다. AR에서 금속 산 

화물(MeO2)이 공기와 반응(발열)하여 MeO3으로 변환 되어 

산화가가 증가되며 MeCh와 CH4는 FR에서 반응하여 각각 

MeO 그리고 CO2와 수증기로 전환된다. FR에서 생성된 Cft와 

수증기는 폐열회수 후 수증기는 응축되어 분리되고 남은 CO2 
는 분리/저장된다. MeO는 SR에서 수증기와 반응하여 MeO2 
이 되고 결과적으로 물이 분해되어 수소가 발생된다.

기존의 SMR은 수성 가스 전환 반응기(water gas shift reac
tor), 이산화탄소 분리(CCh separation), 수소 정제(H2 purifica
tion) 등 추가적인 공정이 필요한데 반해 위의 공정은 3개의 

반응공정이 하나의 loop로 구성된 시스템으로 CO2의 원천분 

리 및 고 순도의 수소 생산이 가능한 것이 장점이다. 제안된 

수소제조공정을 구현하기 위해서는 반응 매체의 개발, 매체의 

안정화 기술, 반응특성 해석, 반응기설계, 공정 설계, 공정 최 

적화 등의 연구가 요구된다.

핵심 기술인 금속 산화물의 개발에 있어 가장 우선적인 후보 

는 물 분해가 가능한 철 산화물 계①유仏)이며 반응이 고온에 

서 진행되기 때문에 매체의 열안정성 및 각기 다른 3가지의 

반응에 적합한 반응특성 향상이 주요 과제이다. 열역학 분석 

에 의한 매체 screening, 담체 선정 용융점, CH4 및 수증기와 

반응 깁스 에너지변화, 평형 전환율을 고려한 매체를 선정하 

여 Fe2O3, WO3, CeO2 등을 선정하였으며 지지체로는 비열 및 

화학적 안정성이 뛰어나며 기존 문헌에서 선정된 활성물질과 

solid solution을 형성하지 않는 것으로 보고된 MgAl2O4, ZrO2 
를 선정하였다.

개념 설계 측면에서 3개의 반응기로 구성된 CO2 원천 분리 

수소제조 기술의 수소 생산량에 가장 영향을 주는 인자를 파 

악하기 위하여 Kang et al.[10]은 수증기 전환율, 공기반응기 

출구 산소농도, 공기반응기 줄구 가스 온도에 따른 수소 생산 

량 변화 실험을 TGA (Thermo-Gravimetric Analyzer, 열 중량 

분석기)를 사용하여 수행하였다. 그 결과 수소 제조 공정에서 

수소의 생산량은 약 2.4~2.7 mol-H2/mol-CH4 범위이며, 수증 

기분해 반응은 수증기 전환율에 따라 수소 생산량이 가장 민 

감하게 변화하는 것을 알 수 있었다.

또한, 각 반응기에 존재하는 매체의 반응성은 각 반응기로 

들어오는 반응 매체의 양과 각 반응의 전환율의 함수로 표시 

될 수 있다[10,11]. 본 매체 순환 CCb 원천분리 수소제조 공정 

에서 매체의 전환율 및 활성물질 함량에 따른 매체 순환 량과 

이에 따른 연료반응기에서 온도강하를 조업 온도에서의 열수 

지 계산결과 예측할 수 있었으며 매체에 따른 적절한 조업 

범위는 Figure 2와 같이 결정된다[10]. 그림에서 볼 수 있듯이, 

입자의 전환율 값이 증가할수록 필요한 고체 순환량의 값은 

줄어듦을 확인할 수 있다. 고체 순환속도 측면에서 금속 산화 

물의 여러 후보군 중에서 철 산화물(Fe2O3)이 가장 유리하며 

원하는 매체 전환율을 얻기 위해서는 고체 순환 속도가 대략



72 청정기술,제17권 제1호, 2011년 3월

으
W

CM

一
一
』
』
9
_J

』e
o
l6
>
-  /  ©

le
』

cone-no
'-o
 p

=
o
s

400

350

300

250

200

150

100

50

0

―♦” Fe2O3(20wt%yMgAI2O4

—CeO2(20wt%yMgAI2O4

-WO3(20wt% 州 gAI2O4

—O— Fe2O3(40wt%yMgAI2O4

R —D— CeO2(40wt% 此gAI2O4
\. -A— WO3(40wt%)/MgAI丄04

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 1.2

AXs I Solid conversion
Figure 2. Effect of solid conversion on solid circulation rate in the 

FR[10].

20-100 kg/m2s 범위를 만족하여야 함을 알 수 있디-. 따라서 

이를 바탕으로 하여 이후 cold-bed 실험에서의 고체 순환 속 

도 기준치를 정할 수 있다. 위에서 살펴본 금속 산화물의 반 

응 특성을 기초로 하여 각 반응기의 필요 사항을 정리하여 

보면 다음과 같다.

1) FR (CH*의 연소 반응): 이동 층 반응 시스템에서의 반응 

매체의 plug flow 흐름을 유도하여 반응 매체와 counter
current 흐름을 갖는 CH4의 완전 연소가 이루어져야 함.

2) SR(수증기의 환원 반응): 매체의 전환율과 선택도를 높 

이기 위해 이동 층 반응기로 구성되어야 함.

3) AR(공기의 산화 반응): 반응속도가 상대적으로 빠르고, 

반응 매체의 추진력을 얻기 위해 상승 관(riser)으로 구 

성함.

따라서 본 매체 순환 CO2 원천분리 수소제조 공정에서 반 

응 매체 순환속도 조절은 비 기계적인 밸브인 loop-seal의 

aeration 양에 의해 조절 하며, 앞서 살펴본 바와 같이 FR과 

SR의 조업 유속은 최소 유동화 속도(Umt) 부근, AR의 조업 유 

속은 고속 유동층의 전이 속도(Utr) 이상의 조건에서 조업하 

여야 한다.

3.실험

앞서 살펴본 매체 순환 co2 원천분리 수소제조 공정 개념 

설계를 통하여 제작한 이동 층 반응기의 개략 도를 Figure 3 
에 나타내었다. 그림에서 보는 바와 같이 두 개의 이동 층 반 

응기(FR, SR)와 하나의 상승 관(AR)으로 구성되며 각 영역의 

매체 순환은 두 개의 loop-seal을 통해 이루어진다. 이제까지 

대부분의 매체 순환식 연소로 혹은 순환 유동층 반응기의 경 

우 고속의 상승관의 한 개 혹은 두 개의 기포 유동층이 연결 

된 형태인 것에 비하예11,12], 본 반응기는 반응 매체의 전환 

율과 선택도를 높이기 위하여 긴 체류 시간을 확보할 수 있

Figure 3. Schematic diagrams of moving bed reactors for intrinsic 
CO2 separation and hydrogen production: 1. Fuel reactor 
(FR), 2. Steam reactor (SR), 3. Air reactor (AR), 4. Cy
clone, 5. Loop- seal, 6. Distributor.

는 두 개의 이동 층을 갖고 있는 특징이 있다. 또한 반응기가 

사각 일체 형으로 구성되어 열손실이 적고 유지, 보수 및 

scale-up이 쉬운 장점이 있다[13]. FR 하부에는 sintered plate 
type의 분산 판•이 장착되어 있고, loop-seal을 통하여 하부의 

SR로 반응 입자가 전달되며 또한 SR에도 같은 type의 분산판 

과 loop-seal이 있다. 하부 loop-seal을 통과한 반응 매체는 상 

승 관(AR)을 통하여 고속으로 상부로 이동하며 사이클론을 

통하여 다시 FR로 유입되게 된다. FR과 AR에는 각각 기-고 

분리를 위한 사이클론이 장착되어 있다. 전체 반응기는 모두 

내부를 관찰할 수 있도록 아크릴 소재로 제작되었다.
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Table 1. Desipi parameters and the reactor dimension

FR SR AR 70

Inventory [kg] 7.6 7.5 1.5
Width [m] 0.06 0.06 0.06 60

Length [m] 0.16 0.16 0.03
— 50

Height [m] 0.8 0.8 2.5

Lbed [m] 0.34 0.33 2.17 g) 40

Ik사:K] 1185 1070 1240
E 30

Table 2. Physical properties of zirconia 20

Properties Value <n
Mean diameter, dp (|un) 94
Particle density, ps (kg/m3) 3850

Minimum fluidization velocity, U日(m/s) 0.015
Vbidage at U座 em/(-) 0.50

Terminal velocity*, U( (m/s) 0.79

1.5 2.0 2.5 3.0 3.5 4.0 4.5 5.0

Gas velocity to the riser, Ug r [m/s]

Figure 4. Emptying time of particle as a function of gas velocity in 
the riser.

* Calculated from Haider and Levenspiel [15]

각 반응기 영역의 설계 수치는 Table 1에 나타내었다. 반응 

온도에 따른 반응 Gibbs 에너지 변화를 고려하여 FR, SR, 그 

리고 AR에서의 반응온도를 결정하였으며, 열역학적으로 타 

당한 범위임은 Go et al.[14]에 의해 밝혀진 바 있다. Cold
model 반응기에서의 수력학적 특성을 살펴보기 위하여 향후 

반응 매체로 사용할 산화철(Fe。)의 지지체로 이용될 Zirconia 
(ZrO2)를 반응 입자로 사용하였다. 실험에 사용된 Zirconia의 

물성을 Table 2에 나타내었다. 반응기 내의 압력 차를 측정하 

기 위하여 이동 층 반응기(FR, SR), 상승 관(우)및 loop-seal 

의 각 영역에 압력 탭을 고르게 분포하여 설치하였다. 온라인 

차압계 시스템(DPLH series, Sensys)을 이용하여 실시간으로 

압력 차를 측정하였으며, 이 결과는 상승 관내의 고체 체류 

량 및 고체 순환 속도(Gs)를 결정하는데 사용되었다. 고체 순 

환 속도의 측정은 반응 시스템이 정상상태에 도달한 이후에 

FR 하부의 loop-seal 유속을 정지하여 SR에서 FR로의 고체 

순환만이 일어난 상태에서 각각 FR과 SR에 걸리는 압력을 

측정하여 SR에서 감소한 압력과 FR에서 늘어난 압력으로 입 

자의 양을 계산하고 이의 평균값을 사용하였다.

4. 결과 및 고찰

매체 순환 co2 원천분리 수소제조 반응기 내에서의 일정 

한 고체 순환 속도를 유지하기 위하여 AR에서 기상 유속은 

고속 유동층으로의 전이속도(transport velocity, Utt) 이상에서 

조업해야 한다. 전이 속도를 정의하는 방법에는 여러 가지가 

있지만, 본 연구에서는 ‘empty time method’를 이용하여 이를 

결정하였다[16]. 상승 관의 모든 입자가 사이클론으로 넘어가 

는 데 걸리는 시간을 기상 유속의 함수로 나타낸 그림을 

Figure 4에 도시하였다. 낮은 유속과 높은 유속에서의 각각 

시간을 연결한 기울기가 만나는 교점이 전이 속도이며 그림 

에서 보는 바와 같이, 2.5 m/s로 결정할 수 있다. 따라서 안정 

적인 조업을 위하여 유에서의 기상 유속(Ug,r)을 이 유속 이 

상에서 유지하여야 한다.

본 반응 시스템에서의 고체 순환은 비기계적 밸브인 loop-seal 
을 통해 조절된다. 특히 이동 층(SR) 하부의 loop-seal은 입자 

를 상승 관(AR)으로 넘겨주는 역할을 하며 전체 고체 순환속 

도에 가장 큰 영향을 주게 된다. Figure 5는 상승 관 유속⑴시이 

3 m/s (1.2 Utt)에서 4.25 m/s (1.7 UtJ까지 변할 때, loop-seal 
유속(Up)에 따른 고체 순환 속도의 변화를 나타낸 것이다.

『s

 

i 썬
/
6

》
=
 s
o
 d
?
 _JO

=
e
ln
o
J_o  p

=
o
s

140

120

100

80

60

40

20

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 1.2 1.4 1.6

Fluidizing number, Ug[-]

Figure 5. Effect of gas velocity in the SR loop-seal (Ugjs) on solid 
circulation rate (Gs) at different gas velocity to the riser 
(Ug,r).
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이 때, SR에서의 유속(U유)은 0.018 m/s (1.2 Umf)로 유지하였 

다. 그림에서 볼 수 있듯이, U@ 및 U曲가 증가함에 따라 고체 

순환 속도는 선형적으로 증가하다가 U曲가 최소 유동화 속도 

(Umf) 이상이 되면서 더 이상 증가하지 않고 일정하게 유지된 

다[17]. 따라서 본 매체 순환 CQ2 원천분리 수소제조 반응기 

의 고체 순환 속도 조절은 loop-seal의 유속 조절로 가능하며, 

loop-seal의 유속이 최소 유동화 속도 이상이 되면 고체 순환 

속도는 일정해지는 경향을 보인다.

Figure 6(a)에는 각각의 다른 SR의 유속(Ug,b)에서 일정한 

상승 관 유속(⑴r = 3 m/s) 조건일 때, loopweal의 유속에 따른 

고체 순환 속도의 변화를 나타내었다. Figure 5와 마찬가지로
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loop-seal의 유속이 증가함에 따라 고체 순환 속도는 증가하 

였으며, 최소 유동화 속도(Umf)가 되면서 일정해지는 경향을 

보였다. 이동 층(SR)로 주입되는 유속은 조업 범위(0.7~1.7 
Umf)에서는 큰 변화가 없었으며 안정적인 조업을 위해서는 최 

소 유동화 속도 이상으로 유지한다. 이동 층으로 주입되는 유 

속에 따른 고체순환특성을 좀 더 자세하게 알아보기 위하여 

Figure 6(b)에는 x축에 SR로의 유속(1忌)을 대입하였다. y축 

에는 조업 조건에서 얻을 수 있는 최대 이송 용량(G*s, Satura

tion canying capacity)을 나타내었다. G*s는 순환 유동층 내에 

서 추가적인 적층 없이 입자를 이송할 수 있는 가스의 최대 

용량으로 정의된다[18]. 본 실험 조건에서 G*s 값은 80-100 

kg/m2s 범위를 가졌으며 이동 층 주입 유속(U6b)이 최소 유동 

화 속도 부근에서 최댓값을 갖고 그 이상의 유속에서는 흐름 

이 불안정해지면서 다소 감소하는 경향을 보였다. 따라서 본 

매체 순환 CO2 원천분리 수소제조 반응기의 안정적인 조업 

을 위해서는 이동 층(FR, SR) 조업 조건을 최소 유동화 속도 

부근으로 유지하는 것이 좋은 것으로 나타났다.

일반적인 순환 유동층 반응기의 전체 시스템을 구성하는 

상승 관, 사이클론, 하강 관, loop-seal의 압력 수지는 다음과 

같은 식을 만족하며 조업된다[19].

人Pdowncaner = APriser 十 시’cyckme 十 소Plo<q>seal
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고체 순환 속도에 따른 각 반응기에서의 압력수지 변화를 

Figure 7에 나타내었다. 女째“豆引에서의 주입 유속(U6is)이 일 

정한 상태에서 상승 관의 유속(Up)을 증가시킴에 따라 고체 

순환 속도를 증가시켰다. 따라서 고체 순환 속도가 증가함에 

따라 상승 관에서의 압력(AP= = Parb - Part)은 점차 감소한 

다. 고체 순환 속도가 작을 경우에는 더 많은 입자가 상승 관 

에서 체류하기 때문에 상승 관의 절대적인 압력은 고체 순환 

속도가 클 때에 비하여 큰 편이다. 상승 관을 순환한 입자는 

FR에 도달하는데 FR 하부에서의 압력 (Pfrb)은 고체 순환 속

0 
0.0 0.5 1.0 1.5 2.0

Fluidizing number, 니햐 四曲 [-]

F띠ure 6. (a) Effect of gas velocity in the loop-seal on solid circu
lation rate at different gas velocity in the SR bed and (b) 
effect of gas velocity in the SR bed on saturation carrying 
capacity of the gas.
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Figure 7. Overall stetic pressure profile around the CFB loop as a 
function of solid circulation rate.
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도가 클 때 더 큰 값을 갖는다. U오이 동일한 상태이므로 SR 

하부와 AR 하부의 압력 차(Psrb - Parb)는 고체 순환 속도와 

는 상관없이 일정한 값을 갖게 된다.

반응기 내의 고체 체류 량(이은 압력 차를 이용하여 계산 

할 수 있으며, 기체의 밀도는 고체의 밀도에 비해 상대적으로 

매우 작기 때문에 이를 무시하면, 다음과 같은 식을 이용하여 

표현할 수 있다.

AP/AL = ps£$g (6)

위 식에서 AL은 반응기 내 측정 부분간의 거리 차, ps는 

고체입자의 밀도, 으는 중력 가속도를 나타낸다. Figure 8(a)에 

는 일정한 상승 관 유속(Ug,r = 3 m/s)에서 고체 순환 속도에 

따른 축 방향 고체 체류 량의 변화를 나타내었다. 일반적으로 

층 높이가 증가함에 따라 고체 체류 량은 감소하는 것으로 

알려져 있으며, 이는 하부 고체 재순환부에서 주입되는 고체 

의 영향, 비산되는 입자의 segregation, wall effect 등에 의한 

입자의 내부 순환에 따른 복합적인 결과로 볼 수 있다. 상승 

관 전체는 아래 부분의 농후 상 영역, 윗부분의 희박 상 영역 

과 두 영역 사이의 interface로 나눌 수 있다. 농후 상과 희박
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상 영역 사이의 interface는 기포 유동층과 같이 명확하게 구 

분되지 않고 높은 유속으로 인한 층 팽창으로 인하여 광범위 

하게 분포한다. 일정한 기상 유속에서 순환되는 고체의 양이 

증가하면 층 내로 주입되는 입자의 양이 증가하게 되고, 전체 

적인 고체 체류 량은 증가하게 된다. 이와 더불어 고체 순환 

속도가 커짐에 따라 상승 관 상부의 출구 근처에서의 고체 

체류 량이 상승 관 하부보다 큰 값을 갖는데, 이는 본 연구에 

사용된 직사각형 형태의 end effect에 기인한다[20]. 이때 기 

체가 재 주입되는 고체를 모두 이송시키기가 어려워지면서 

일부 고체 입자들이 반응기의 하부에 축적되는 것이다. 한편, 

Figure 8(b)에는 일정한 고체 순환속도(Gs = 78 kg/m2s)에서 상 

승 관의 기상 유속에 따른 축 방향 고체 체류 량의 변화를 나 

타내었다. 상승 관의 유속은 3 m/s (1.2 Utt)에서 4.25 m/s (1.7 

Utt)까지 변화시켰으며 그림에서 보는 바와 같이, 고체 체류 

량은 일정한 고체 순환속도 조건에서 기상유속이 증가할수록 

비산되는 입자량의 증가로 인해 감소하는 경향을 보였다. 이 

는 입자표면에서 항력이 증가하여 입자의 상승속도가 증가 

될 뿐 아니라, 비산 속도가 증가되기 때문으로 생각할 수 있 

다[16]. Figure 8(a)와 마찬가지로, 상승 관 상부에서는 end 
effect가 관찰 되었으며 기상유속이 클수록 싸이클론으로 넘 

어가지 못하고 축적된 고체의 양이 증가하면서 고체 체류 량 

또한 증가하였다.

Figure 9에는 이동 층 반응기(SR)내의 기상 유속 및 고체순 

환속도에 따른 고체 체류 량 분포를 나타내었다. 이동 층 반 

응기의 특성 상 조업 유속은 0.0075 m/s (0.5 Umf)에서 0.0255 

m/s (1.7 Unrf) 범위에서 조업하였다. 기상 유속이 증가함에 따 

라 고체 체류 량은 감소하는 경향을 보였으며, 최소 유동화 

속도 이전(0.5-0.9 可血)에서는 고체 체류 량이 0.52 정도의 일 

정한 값을 갖다가 최소 유동화 속도 이상의 조건에서 0.5 이 

하로 감소하였다. 이는 일반적인 기포 유동층 반응기의 고체 

체류 량 분포와 비슷하다[21]. 한편 Figure 9(b)에서 보는 바와 

같이 고체 순환 속도가 증가할 때, 이동 층 내의 고체 체류 

량은 감소하는 경향을 보였다. 이는 고체 순환 속도가 증가할 

수록 SR 반응기에서 빠져나간 고체의 순환 량이 증가하고 이 

에 따라 이동 층 반응기내의 고체 량이 감소하기 때문인 것으 

로 판단한다. 하지만, 고체 순환 속도에 따른 고체 체류 량의 

감소폭은 그리 큰 편이 아님을 확인할 수 있다.

4.결론

본 연구에서는 200 L/h의 수소를 생산할 수 있는 매체 순환 

식 이동 층 반응기 설계를 목적으로 수소 발열량 기준 0.55 

kW급 이동 층 반응기의 개념 설계 및 cold model을 제작하고, 

주요 운전 변수에 따른 수력학적 특성을 결정하였다.

우선 개념 설계를 통하여 반응 매체 선정과 원하는 매체 

전환율을 얻기 위한 고체 순환 속도가 범위 등을 파악 하였으 

며, 반응 매체의 전환율과 선택도를 높이기 위하여 긴 체류 

시간을 확보할 수 있는 두 개의 이동 층(fr, SR)과 하나의 

상승 관(AR)으로 구성된 반응기를 설계/제작하였다. 실제 제 

작된 반응기에서 금속 산화물의 지지체로 사용될 Zirconia 입 

자(dp = 94 gm, ps = 3,850 kg/m3)를 선정하여 수력학적 특성 

을 결정한 결과, loop-seal 유속 및 상승 관의 유속이 증가함에 

따라 고체순환속도가 증가하였으며 loop-se이 유속이 최소유 

동화속도 이상에서 고체순환속도가 일정해지는 경향을 확인 

하였다. 조업 변수에 따른 압력 수지 변화는 일반적인 순환 

유동층 반응기와 동일한 특성을 나타내었으며, 상승 관에서 

는 안정적 인 고체 체류 량 분포를 타나내었다. 이동 층 내 고 

체 체류 량은 기상 유속 증가에 따라 감소하였으며 이와 더불 

어 고체 순환 속도가 증가함에 따라 감소하는 경향을 나타내 

었다. 이러한 수력학적 특성은 향후 hot-model 제작 및 새로 

운 반응 시스템 개발을 위한 기초 자료로 사용될 것이며 최적 

의 반응 조업조건을 도출에 이용할 수 있다.

사용기호

dp : Mean diameter of particle [gm]
g : Acceleration of gravity [m/s2]
Gs : Solid circ니ation rate [kg/m2s]
G*s : Saturation carrying capacity [kg/m2s]

AL : Height difference between two measurement points [m] 
AP : Pressure difterence across the system [Pa] 

Lbed : Height of the bed [m]
Parb : Pressure at bottom of the air reactor [Pa] 
Part : Pressure at top of the air reactor [Pa] 
Pfrb : Pressure at bottom of the fuel reactor [Pa] 

Pfrt : Pressure at top of the fiiel reactor [Pa] 
Psrb : Pressure at bottom of the steam reactor [Pa] 
Psrt : Pressure at top of the riser [Pa] 
Trxn : Reaction temperature [K]
Umf : Minimum fluidizing velocity [m/s]

Ugsb : Gas velocity to the bed [m/s]
Ug,is : Gas velocity to the loop-seal [m/s]
Ug)r : Gas velocity to the riser [m/s]
Ut : Terminal settling velocity [m/s]

Utr : Transport velocity [m/s]
Z\XS : Solid conversion in the reactor [-]
Emf : Voidage at minimum fluidizing velocity [-]
es : Solid hold up [-]
ps : Density of the solid particles [kg/m3]
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