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요 약

매체 순환식 연소는 연소 공정 자체에서 질소 산화물 생성이나 부가적인 에너지 소비 없이 이산화탄소 분리가 이루

어지는 신공정이다. 이 공정은 금속 산화물 입자가 두 개의 반응기를 순환하며 산화와 환원을 거치는 과정으로 구성되

어 있다. 이 연구에서는 bentonite에 담지된 산화철 산소 공여 입자의 반응 속도 식을 shrinking core 모델을 통하여 수

립하였다. 반응성 결과를 바탕으로 반응기 설계 기준인 고체 순환량과 입자 충전량을 도출하였다. 매체 순환식 연소 공

정의 적용을 위하여 두 가지 형태의 연결된 유동층 즉, 상승관과 기포 유동층이 각각 한 개씩인 형태, 상승관 한 개와

기포 유동층이 두 개로 구성된 형태로 시스템을 설계하였다. 고체 순환량은 loop-seal을 통하여 30 kg/m2s 정도까지 변

화시켰다. 고체 순환량은 loop-seal의 기체 주입량이 증가할수록 증가하였으며 보조 기체를 주입하면 그 양이 더 증대

되었다. 고체 순환량이 증가함에 따라 상승관 내부의 고체량은 증가하였다. 상승관으로부터 다른 반응기로의 기체 누

출량은 1% 미만의 수준이었다. 

Abstract − The chemical-looping combustion(CLC) has advantages of no energy loss for separation of CO
2
 without

NO
x
 formation. This CLC system consists of oxidation and reduction reactors where metal oxides particles are circu-

lating through these two reactors. In the present study, the reaction kinetic equations of iron oxide oxygen carriers sup-

ported on bentonite have been determined by the shrinking core model. Based on the reactivity data, design values of

solid circulation rate and solids inventory were determined for the rector. Two types of interconnected fluidized bed sys-

tems were designed for CLC application, one system consists of a riser and a bubbling fluidized bed, and the other one

has a riser and two bubbling fluidized beds. Solid circulation rates were varied to about 30 kg/m2s by aeration into a

loop-seal. Solid circulation rate increases with increasing aeration velocity and it increases further with an auxiliary gas

flow into the loop-seal. As solid circulation rate is increased, solid hold up in the riser increases. A typical gas leakage

from the riser to the fluidized bed is found to be less than 1%.

Key words: Chemical-Looping Combustion, Fluidized Bed, Hydrodynamics, Oxygen Carrier Particle, Carbon Dioxide

Separation

1. 서 론

이산화탄소(CO2)는 온실가스로써 화석연료의 연소로부터 가장 많

이 발생하는 것으로 알려져 있다. 근래에 지구온난화와 관련하여

CO2를 감축하고자 하는 연구가 활발하게 진행되고 있으며, 주로 연

소가스 배출 시 분리하는 방안 및 이를 격리시키는 데에 초점이 맞

춰져 있다. 매체 순환식 연소(chemical-looping combustion, CLC)는

연소로 자체에서 CO2가 분리되어 배출되는 새로운 형태의 기체 연

소로로 제안되었다[1]. 이 공정은 Fig. 1과 같이 공기 반응기와 연

료 반응기로 나뉘어져 있다[2]. 연료 반응기로 들어간 기체 연료는

금속 산화물 형태의 산소 공여 입자와 만나 다음과 같은 반응을 통

하여 연소된다.

(2n+m)MexOy+CnH2m→(2n+m)MexOy-1+mH2O+nCO2 (1)

연료 기체가 완전 연소되면 연료 반응기로부터 배출되는 기체는

CO2와 수증기로만 이루어지게 되므로 배출가스 중 수증기를 물로
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응축시키면 순수한 CO2를 얻을 수 있게 된다. 한편 환원된 금속 산

화물 입자는 공기 반응기로 순환되어 공기와 만나 다음과 같이 산

화된다.

MexOy-1+1/2 O2→MexOy (2)

공기 반응기에서 배출되는 기체는 질소와 반응하지 않고 배출된

산소만이 있을 것이다. 즉, 두 개의 반응기를 설치하여 두 개의 반

응을 각각 진행시켜 생성 기체를 제어함으로써, 일반적인 연소로와

는 달리 한 쪽 반응기에서만 연소가스가 발생되어 반응 시스템 자

체 내에서 별도의 에너지 소비 없이 CO
2
만 분리해 낼 수 있다[3].

매체 순환식 연소 반응기는 두 개의 반응기 사이에서 입자의 순

환이 원활하게 이루어져 기체-고체 간 반응이 진행되어야 하므로,

기체-고체 간 접촉 효율이 좋은 유동층, 특히 두 연속 반응을 제어

할 수 있도록 두 개의 유동층이 연결된 형태의 반응기로 설계하였

다[1]. 상용 순환 유동층 연소로가 이와 유사한 시스템인데, 여기서

는 두 반응 영역 간의 기체 혼합 방지가 중요하다. 연구 초기에 두

구획을 가지는 유동층 반응 시스템이 고려되었다[4]. 이 반응기는

한 개의 유동층을 벽으로 나누어 두 개의 유동층으로 만들고 두 개

의 오리피스를 통하여 입자가 순환하도록 하였다. 이 중 한 쪽 구역

을 공기 반응기로 설정하여 고속의 기체로 입자를 밀어 올리고 다

른 구역을 연료 반응기로 설정하여 입자가 하강하며 하부의 오리피

스를 통하여 공기 반응기로 넘어갈 수 있도록 하였다. 산소 공여 입

자로 여러 가지 금속 산화물을 고려하여 적용하였으나, I-형태의 홈

을 통하여 넘어가는 이 시스템에서는 양 반응기 간 기체 누출량이

2~20%에 달했다[5-8]. Johansson 등[9]은 일반적인 순환 유동층 반

응기에 연료 반응기로 기포 유동층을 추가한 형태를 제안하였다. 상

승관을 공기 반응기로 하여 조업되는 이 시스템은 양쪽 반응기 간

의 기체 혼합을 막기 위하여 연료 반응기로부터 넘어오는 부분에는

pot-seal을, 공기 반응기로부터 넘어오는 부분은 사이클론 아래 쪽으

로 바로 연료 반응기를 연결하여 연료 반응기 자체가 pot-seal 형태

를 갖도록 하였다. 그러나 이 반응 시스템 역시 2~8%의 기체 누출

량을 보이고 있기 때문에, 사이클론에서 연료 반응기로 넘어가는 부

분에 추가로 pot-seal을 설치하여 수력학적 특성을 측정하였다[10].

이 시스템을 기초로 2 MWth 급 실증 반응기를 설계하여 상업 순환

유동층 반응 장치에 가까운 조업 범위에서 압력 구배를 관찰하였다

[11]. 기포 유동층 두 개를 연결한 형태의 반응기를 10 kWth 급 규

모의 연소로로 제작하여 매체 순환식 연소를 진행한 연구도 보고되

었다[12,13]. 이 반응기에서는 메탄을 연료로 하여 CuO-Al
2
O

3
 산소

공여 입자를 통해 200시간의 조업이 진행되었다. Ryu 등[14]은 공

기 반응기를 상승관으로 하고 연료 반응기를 기포 유동층으로 하는

50 kW 급 매체 순환식 연소로를 통해 탄소 침적 및 수소 생성 없이

메탄의 완전 연소가 이루어지며 CO
2
가 원천 분리되는 것을 실증하

였다. 당 연구 그룹의 기존 연구 결과에서는 발열 반응인 산화 반응

과 흡열 반응인 환원 반응의 열전달을 최적화하기 위해 원환관 형

태의 반응기를 설계하였다[15]. 이 순환 유동층 시스템은 원환관 영

역과 내부 영역으로 이루어지는 두 개의 기포 유동층이 산소 공여

입자를 수송하기 위하여 설치된 두 개의 상승관을 통해 연결되어

입자가 순환하게 된다. 이 시스템에서 공기 반응기는 산화 반응의

반응 시간이 상승관에서의 짧은 체류 시간만으로는 충족되지 않는

다는 기초 반응실험 결과를 통하여 충분한 반응 시간을 확보하기

위해 기포 유동층 반응기로 설계되었다. 

본 연구에서는 매체 순환식 연소 시스템 설계를 목적으로, 산소

공여 입자의 반응성을 검토하고 이를 바탕으로 실험실 규모의 순환

유동층 반응기 설계 및 조업 변수를 추산하였으며, Cold 모형 반응

기를 제작하여 수력학적 특성 파악을 통해 안정적인 조업 조건을

확인하였다. 매체 순환식 연소 공정을 상호 연결된 유동층에 적용

하기 위해 산소 공여 입자로써 bentonite에 지지한 산화철(Fe
2
O

3
)을

사용하였다. 열중량 분석기를 통하여 산화 및 환원 조건에서 제조

한 산화철 산소 공여 입자의 반응성을 평가하였고, 이를 기체-고체

간 반응 모형에 적용하여 반응 속도식을 도출하였다. 반응성 결과

를 기초로 반응 시스템 설계치인 고체 순환량과 충전량을 추산하여

두 가지 형태의 연결된 유동층 시스템을 설계하였다. 하나는 상승

관인 공기 반응기와 기포 유동층인 연료 반응기가 연결된 형태, 다

른 하나는 산화 반응 시간이 긴 경우에 적용하기 위하여 공기, 연료

반응기 모두 기포 유동층으로서 상승관이 입자 수송만 담당하는 형

태이다. 설계된 매체 순환식 연소 반응기 cold model을 통하여 수

력학적 특성을 관찰하였다. 제작된 반응기의 안정적인 조업을 위해

압력수지를 확인하였고, 고체 순환량과 체류량은 기체 유속을 변화

시키면서 측정하였다. 반응기 간 기체의 누출이 없음을 확인하기 위

하여 추적자 기체를 주입하여, 각 반응기에서 다른 쪽 반응기로 기

체가 누출되지 않는 것을 확인하였다.

2. 실 험

산소 공여 입자로는 bentonite를 지지체로 하는 산화철(Fe
2
O

3
) 입

자를 사용하였다. Fe
2
O

3
 및 bentonite 입자는 10 µm 이하의 입도를

가지는 미세 입자를 직접 혼합하여 제조하였다. 금속 산화물의 비

율은 담지체 대비 질량 기준 1.5배를 준비하여 24 시간 이상 볼밀

에서 혼합한 후 증류수를 혼합하여 반죽 형태로 만들었다. 이를

383 K에서 24 시간 건조한 후 1,273 K에서 6시간 동안 소성하였다.

소성된 덩어리는 분쇄 및 체가름을 통하여 90~212 µm 입도를 가지

는 입자만 취하였다. 이러한 방법으로 제조된 입자의 물성은 기존

의 연구 결과를 통해 확인할 수 있다[15]. 제조한 입자의 산화 및 환

원 반응성은 열중량 분석기(thermal gravimetric analyzer, TGA,

Setaram 92)를 이용하여 결정하였다. Quartz basket에 입자 10 mg을

충전한 다음 환원 반응을 위하여 메탄 분위기를 조성하고, 이후 산

화 반응을 위하여 공기 분위기를 조성하였다. 열중량 분석기는 질

소 분위기에서 분당 30 K 승온 속도로 열을 가한 후 등온조건에서

실험을 진행하였다. 열중량 분석기의 개략 도는 Fig. 2에 나타냈으

며, 실험 조건은 산화 및 환원 동일하게 923~1,223 K이었다. 

Fig. 1. Schematic diagram of chemical-looping combustion[2].
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지금까지의 매체 순환식 연소로를 위한 순환 유동층 시스템은 대

부분 Fig. 3(a)와 같이 고속의 상승관과 한 개의 저속 기포 유동층

을 고려하였다[2,16]. 상승관이 공기 반응기로, 고속의 기체가 입자

를 쏘아 올려 기포 유동층인 연료 반응기로 넘기는 형태이다. 그러

나 경우에 따라 고속 유동층 영역인 상승관에서의 입자 체류 시간

이 산화 반응에 필요한 반응 시간을 충분히 만족시키지 못하기 때

문에 Fig. 3(b)와 같이 공기 반응기도 기포 유동층을 고려하기도 하

였다[3,15]. 이와 같은 형태의 반응기에서는 연료 반응기로 입자를

수송하기 위하여 수송 역할만 담당하는 상승관이 요구된다. 여기서

는 전자와 같은 반응 시스템을 ‘형태 A(configuration A)’, 후자와

같은 반응 시스템을 ‘형태 B(configuration B)’라고 하기로 한다. 반

응기 설계에 있어 각 수치는 Lyngfelt 등[2] 및 Ryu 등[16]의 이론 식

들을 이용하여 계산하였다. 또한 반응성 테스트 결과를 바탕으로 고

체 순환량 및 충전량을 Abad 등[17]의 이론식들을 통하여 도출하였

다. Loop-seal은 고체의 통과량을 기체 주입을 통해 제어하는 비기

계적 밸브로, 이 논문의 설계에서는 반응기의 규모를 고려하여 seal-

pot 형태의 loop-seal을 사용하였다. 각 반응 시스템에 설치된 두 개

의 loop-Seal은 Basu 등[18,19]의 내용을 바탕으로 계산하였다. 반

응기는 모두 내부를 관찰할 수 있도록 아크릴 소재로 제작되었으며,

각 부분의 수치는 Fig. 3에 나타내었다.

수력학적 특성을 관찰하기 위해 사용한 모델 입자는 FCC 폐촉매

와 옥시염소화 촉매를 사용하였다. 각 입자의 물성은 Table 1에 나

타내었다. 상승관에서의 기체 유속은 5 ut, 기포 유동층에서의 기체

유속은 7~8 umf 수준으로, 각 기포 유동층의 층 높이는 약 0.3 m로

유지하였다. 압력탭은 압력차를 측정하기 위하여 상승관, 기포 유동

층, loop-seal의 각 영역에 고르게 분포하여 설치하였다. 압력탭의

위치는 상승관 바닥 기준으로, 상승관은 높이 1.73 m, 공기 반응기

는 0.96와 0.87 m, 연료 반응기는 0.52와 0.44 m에 설치하였다. 압

력차 측정 결과는 상승관 내 고체 체류량(Gs)을 결정하기 위하여 사

용되었다. 안정된 조업 상태에서 고체 순환량(Gs)을 측정하기 위하

여 시간에 따라 사이클론에서 넘어오는 입자의 양을 측정하여 계산

하였다. 또한, 각 반응기 간의 기체 누출량을 측정하기 위하여 추적

자 기체로 CO2를 사용하였다. 예를 들어 공기 반응기에서의 기체

누출을 살펴보기 위하여 다른 반응기는 공기를 유동화 기체로 이용

하고 공기 반응기의 유동화 기체는 CO2를 이용하는 방식으로 조업

되는 과정에서 각 반응기에서 다른 반응기로 기체가 넘어가는 양을

측정하기 위하여, 각 반응기에서의 배출 기체를 채취하여 가스 크

로마토그래피(HP GC 5890 series II)를 이용하여 CO
2
의 농도를 측

정하였다. 

3. 결과 및 고찰
 

산소 공여 입자의 반응성은 열중량 분석기를 통하여 살펴 보았다.

반응속도(dX/dt)는 다음과 같이 정의할 수 있다.

(3)

부분 산화율을 나타내는 X는 다음과 같이 정의한다.

(4)

여기서 m, mred 및 mox는 각각 샘플의 실제 질량, 완전 환원 시의

dX

dt
------- 1

m
----
dm

dt
-------–=

X
m mred–

mox mred–
------------------------=

Fig. 2. Schematic diagrams of a thermal gravimetric analyzer(TGA)

system for the reactivity test; (1)water reservoir and bub-

bler; (2)gas pre-heater; (3)electric balance; (4)sample bas-

ket; (5)heater; (6)personal computer.

Fig. 3. Schematic diagram of interconnected fluidized bed reactors

for CLC; (a)configuration A: a system of one bubbling bed

with a riser; and (b)configuration B: two bubbling beds with a

riser; (1)air reactor(0.038 m I.D.×0.94 m height); (2)fuel

reactor(0.038 m I.D.×0.56 m height); (3)riser(0.010 m I.D.

×1.52 m height); (4)loop-seal(seal-pot)(0.025 m I.D.×0.20 m

height); (5)cyclone; (6)auxiliary aeration into the loop-seal;

(7)valve to measure solid circulation rate; (8)distributor.

Table 1. Physical Properties of Particles Used in the Experiments

Properties
Spent FCC 

catalyst

Oxychlorination 

catalyst

Mean size, dp [µm]

Density, ρs [kg/m
3]

Minimum fluidizing velocity, umf  [m/s]

Terminal settling velocity, ut [m/s]

70

1038

0.009

0.442

62

1988

0.003

0.457
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질량, 완전 산화 시의 질량을 나타낸다. 산화철의 경우 강한 환원

분위기에서 금속 철(Fe) 상태까지 환원이 되므로, 여기서의 mred 값

은 금속 철 상태의 질량을 나타낸다. 

기체-고체 반응 속도식을 나타내기 위하여, shrinking core, uniform

reaction 및 modified volumetric 모델을 도입하였다[20,21]. 각 모

델을 도입한 결과 Fe2O3/bentonite 입자의 산화 및 환원 반응은

shrinking core 모델과 가장 잘 맞는 것을 확인하였다. 실험 결과와

shrinking core 모델의 적합성 여부는 Fig. 4를 통하여 확인할 수

있다.

Fe
2
O

3
/bentonite 입자의 환원 반응에 대한 활성화 에너지 및 pre-

exponential factor의 값은 Arrhenius plot을 통하여 식 (5)와 같이 표

현할 수 있다.

(5)

기존 NiO/bentonite 입자의 반응성 결과와 비교하면, NiO/bentonite

입자가 낮은 온도에서 더 낮은 활성화 에너지를 가지므로 더 반응

성이 좋다고 할 수 있으나, 경제성 면에서 철의 가격이 니켈에 비해

월등히 저렴하므로 낮은 반응성에도 불구하고 적용할만한 가치가

있다고 판단된다[22]. 반응성을 높이고자 한다면 NiO와의 혼합 등

을 고려할 수도 있다.

Fe
2
O
3
/bentonite 입자의 산화 반응에 대한 활성화 에너지 및 pre-

exponential factor의 값은 Arrhenius plot을 통하여 식 (6)과 같이 표

현할 수 있다.

(6)

 산소 공여 입자의 반응성 결과를 바탕으로 실제 반응기에서의 고

체 순환량(Gs)과 고체 충전량을 결정하였다. 고체 순환량은 산소 공

여 입자의 양, 연료의 유량, 고체와 기체의 전환율, 화학양론 인자,

연료의 동력 및 반응기 중 상승관의 단면적의 함수로 결정된다[17].

고체 충전량은 연료 반응기와 공기 반응기 내부에서의 고체와 기체

의 질량 수지에 따라 추산할 수 있다. 기체의 완전 연소를 위하여,

완전히 산화된 산소 공여 입자가 공기 반응기로 도입된다고 할 때

동력량(MW) 당 각 반응기의 산소 공여 입자의 양은 산소 공여 입

자의 반응성과 고체 순환량으로 계산할 수 있다[23]. 각 반응기의

산소 공여 입자의 반응성은 각 반응기로 들어오는 산소 공여 입자

의 양과 각 반응의 전환율의 함수로 이루어져 있다. 매체 순환식 연

소 반응 시스템을 가장 효율적으로 조업하기 위해서는 입자의 반응

성을 바탕으로 가장 적은 입자 충전량을 가지고 연료를 완전 연소

시키는 것이 중요하다. Fig. 5는 Fe
2
O
3
/bentonite 입자의 고체 전환

율(Xs)을 바탕으로 메탄의 완전 연소 시에 필요한 최소 고체 충전

량 및 고체 순환량을 나타내고 있다. 여기서는 실험실 규모의 매체

순환식 연소로 설계를 위하여 0.2에서 0.5 kW 수준의 열량을 내는

반응기를 고려하였다. 입자의 전환율 값이 증가할수록 필요한 고체

순환량 값은 줄어들고 입자의 충전량은 늘어난다. 공정에 필요한 하

중을 줄이기 위해서는 고체 충전량이 최소화되어야 하므로, 가능한

한 고체 순환량이 커져야 한다. 즉, 입자를 순환시키는 역할을 하는

loop-seal의 입자 순환 용량이 커져야 하며, 이것이 연소 효율을 관

장하는 중요한 인자라고 할 수 있다.

입자의 반응성 및 설계 기준 추산치를 바탕으로 cold 모형의 매

체 순환식 연소 시스템을 설계 및 제작하여 수력학적 특성을 살펴

보았다. 고체 순환량(Gs)이 loop-seal의 기체 주입량에 따라 변화하는

결과를 Fig. 6에 나타내었다. 입자는 FCC 폐촉매를 이용하였으며,

기존의 연구 결과에서와 같이 Gs 값은 loop-seal의 기체 주입량에

따라 선형적으로 증가하다가 일정한 지점에서부터는 더 이상 증가

하지 않고 일정하게 유지되는 현상을 보이고 있다[24,25]. 여기서는

또한 보조 기체 주입에 따른 변화도 관찰하였는데, 보조 기체의 주

입이 Gs 최대값을 더 증가시킬 수 있음을 확인하였다. 보조 기체는

loop-seal로 진입하는 고체 흐름의 유동성을 향상시켜 고체가 더 원

활하게 흐를 수 있도록 하여 Gs 값을 더 높게하였다.

입자에 따른 Gs의 비교를 위하여 FCC 폐촉매 및 옥시염소화 촉

매 입자를 이용한 결과를 Fig. 7에 나타내었다. Fig. 7(a)에 서와 같

dX

dt
------- 3.67 10

4
exp

15kJ mol⁄–

RT
---------------------------⎝ ⎠
⎛ ⎞ 1 X–( )2 3⁄×=

dX

dt
------- 2.09 10

3–
exp

22.8 kJ– mol⁄
RT

---------------------------------⎝ ⎠
⎛ ⎞ 1 X–( )2 3⁄×=

Fig. 4. Comparison between the experimental data and the shrink-

ing core model for (a) reduction and (b) oxidation of Fe
2
O

3
/

bentonite.
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이, FCC 폐촉매가 더 높은 고체 순환량을 보이고 있는데, 이는 옥

시염소화 촉매에 비해 더 낮은 밀도를 가지고 있기 때문이다. 그

러나 옥시염소화 촉매는 더 적은 유량으로도 고체 순환량을 변화

시킬 수 있는 것을 보이고 있는데, 이는 옥시염소화 촉매의 최소

유동화 속도가 더 낮기 때문이며, fluidizing number로 표현되는

최소유동화 속도 대비 loop-seal의 기체 주입량(uLS/umf)을 기준으

로 고체 순환량 변화를 살펴보면 Fig. 7(b)에서와 같이 거의 같은

fluidizing number에서 고체 순환량이 최대로 이름을 알 수 있다. 이

와 같이 입자에 따라 고체 순환량이 최대에 이르는 loop-seal로의

실제 기체 주입량은 다르지만, 대략 5~6 umf에서 최대의 Gs 값을

보임을 확인할 수 있다.

본 시스템과 같은 순환 유동층 반응기는 식 (7)과 같이 전체 시

스템을 구성하는 상승관, 사이클론, 하강관, loop-seal이 압력수지를

이루면서 조업된다[26]. 

∆Pdowncomer=∆Ploop-seal+∆Priser+∆Pcyclone (7)

Fig. 5. (a)Solid circulation rate and (b)solid inventory as a function of

solid conversions in the fuel and air reactors.

Fig. 6. Effect of aeration velocity on solid circulation rate with or

without auxiliary gas into the loop-seal.

Fig. 7. Effect of aeration velocity on solid circulation rate of FCC and

oxychlorination catalysts. (a)Loop-seal aeration velocity. (b)

Fluidizing number.
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형태 A와 B에서의 조업 변수에 따른 압력수지의 변화를 Fig. 8에

나타내었다.

고체 체류량(εs)은 상승관에서의 압력차를 통하여 계산할 수 있으

며, 기체의 밀도는 상대적으로 매우 작기 때문에 이를 무시하면 다

음과 같은 식으로 표현할 수 있다.

∆P/∆L=ρsεsg (8)

여기서 ∆L은 상승 관에서의 측정 부분간의 거리 차이, ρs는 고체

입자의 밀도, g는 중력 가속도를 나타낸다. 

본 시스템 상승관에서의 고체 체류량은 높은 유속과 낮은 고체

순환량에 의해 0.008 이하의 매우 낮은 값을 보였다. 고체 순환량에

따른 상승관 내 고체 체류량을 Fig. 9에 나타내었다. 그림에서와 같

이 고체 체류량은 FCC 폐촉매 및 옥시염소화 촉매 공히 고체 순환

량이 증가할수록 많아지는 것을 알 수 있다. 고체 순환량이 좀 더

높은 FCC 폐촉매의 경우가 옥시염소화 촉매의 경우보다 고체 체류

량이 많음을 확인할 수 있다. 

매체 순환식 연소 공정에서의 CO2 포집 능력은 공기 반응기와 연료

반응기 간의 기체 누출량으로부터 결정된다고 할 수 있다. 여기서

는 각 반응기 간의 기체 누출을 측정하기 위하여 한 반응기에 추적

자 기체로 CO2를 주입하여, 다른 반응기에서 배출되는 기체 중 CO2

검출량을 측정하였다. 측정 결과 기포 반응기로부터는 다른 반응기

로의 기체의 누출이 전혀 없는 것으로 확인되었다. 즉, 기포 반응기

로 설정된 공기 반응기, 연료 반응기 및 loop-seal로부터는 기체가

완전하게 차단된다고 할 수 있다. 그러나 고속으로 기체가 주입되는

상승관으로부터는 기체의 누출은 1% 미만 수준에서 일어났다(Fig.

Fig. 8. Effect of solid circulation rate on static pressure around the

CFB loop for (a) configuration A and (b) configuration B.

Fig. 9. Effect of solid circulation rate on solid hold up in the riser.

Fig. 10. Effect of gas velocity in the riser on gas leakage from riser to

the bubbling bed.
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10). 그러나 이는 무시할 수 있을 만큼 낮은 수준으로 본 연구를 통

해 설정한 반응 시스템은 매체 순환식 연소 장치로의 적용이 가능

하다고 판단된다. 

4. 결 론

매체 순환식 연소 공정에 적용하기 위하여 bentonite를 지지체로

하는 산화 철 산소 공여 입자의 반응 성을 열 중량 분석기에서 산

화 및 환원 반응을 통하여 결정하였다. 이 입자의 반응 속도는 산화

및 환원 반응 모두 shrniking core 모형과 잘 맞는 것을 확인하였고,

Arrhenius plot을 통하여 활성화 에너지 및 pre-exponential factor를 결

정하였다. 반응성 결과를 바탕으로 고체 전환율을 함수로 하는 반

응기 내 고체 순환량 및 고체 충전량을 추산하였다. 고체 전환율이

증가할수록 고체 순환량은 감소하였고 고체 충전량은 증가하였다.

또한 매체 순환식 연소 공정에 적용하기 위한 반응 시스템으로 한

개의 기포 유동층과 한 개의 상승관을 가지는 형태의 반응기와 두

개의 기포 유동층과 한 개의 상승관을 가지는 형태의 순환 유동층

의 압력수지를 결정하였다. 각 반응기는 고체 순환량을 조절하기 위

하여 loop-seal로 연결되어 있고, loop-seal의 기체 주입량에 따라 고

체 순환량은 증가하였고, 보조 기체의 주입으로 고체 순환량 증가

가 더 크게 이루어지는 것을 확인하였다. 각 반응기 간의 기체 누출

량은 1% 미만으로 본 반응 시스템은 매체 순환식 연소 조업에 적

합한 것으로 판단되었다. 
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사용기호

dp : mean diameter of particle[m]

g : acceleration of gravity[m/s2]

Gs : solid circulation rate[kg/m2s]

∆L : height difference between two measurement points[m]

m : sample weight in experiment[g]

mox : sample weight when fully oxidized[g]

mred : sample weight when fully reduced[g]

∆P : pressure difference across the system[Pa]

∆PAB : pressure at bottom of the air reactor[Pa]

PAT : pressure at top of the air reactor[Pa]

PFB : pressure at bottom of the fuel reactor[Pa]

PFT : pressure at top of the fuel reactor[Pa]

PRB : pressure at bottom of the riser[Pa]

PRT : pressure at top of the riser[Pa]

t : reaction time[s]

uaux : auxiliary gas velocity into the loop-seals[m/s]

uLS : gas velocity in the loop-seals[m/s]

umf : minimum fluidizing velocity[m/s]

uR : gas velocity in the riser[m/s]

ut : terminal settling velocity[m/s]

X : conversion[−]

Xs : variation of the solid conversion in the reactor [-]

εs : solid hold up[−]

ρs : density of the solid particles[kg/m3]
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