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요 약

연속식 유동층 반응기에서 흡착제인 천연망간광석을 이용한 탈황반응과, grain model과 two-phase 이론에 근거한 탈

황 모사를 연구하였다. 입자 내의 기공 구조변화를 고려한 grain model을 통하여 탈황 반응시간, 천연망간광석의 입자

크기, 기공 내에서 SO
2
의 확산속도에 대한 영향을 고찰한 결과, 입자의 기공 내에서 SO

2
 가스 확산이 탈황 반응의 가

장 중요한 요소로 나타났다. 또한, 연속식 유동층 반응기에서 흡착제인 천연망간광석을 이용한 탈황반응 실험결과는

grain model과 two-phase 이론과 잘 일치하였으며, 탈황 결과를 잘 예측할 수 있었다.

Abstract − In the present work, a reaction of sulfur removal and simulation of desulfurization based on the grain

model and two-phase theory were studied using natural manganese ore (NMO) as a sorbent in a continuous fluidized

bed reactor. The effect of desulfurization was investigated through the grain model considered the change of pore struc-

ture as a function of desulfurization time, particle size of NMO, and diffusion velocity of SO
2
 in the pores. Among these

parameters, the diffusion of SO
2
 in the pores of NMO was the most important factor. Moreover, the reaction of sulfur

removal and desulfurization in a continuous fluidized bed reactor using NMO as a sorbent could be well predict through

the grain model and two-phase theory, respectively.
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1. 서 론

산업화가 급속히 진행되고 삶의 질이 높아짐에 따라 에너지 소비

량도 증가하고 있다. 이러한 에너지원의 대부분은 화석연료에 의존

하며 이에 따른 대기 오염물과 같은 부산물의 생성을 피할 수 없는

실정이다. 연료의 연소 과정 중 발생하는 대기오염물은 주로 SOx,

NOx, VOCs 등이며 이러한 물질은 광화학 스모그나 산성비 등으로

생명체에 치명적인 해를 끼치고 있다. 따라서 이러한 대기오염물 제

거에 상당한 노력을 기울이고 있다[1, 2]. 국내의 경우 1990년 환경

보전법을 제정하고 2000년에 국내의 기술 수준과 선진국의 환경규

제치를 고려하여 새로운 대기오염물 기준치를 마련하였다[3].

배가스 탈황공정은 현재 석회석을 이용한 습식공정이 상용화되어

채택되고 있으나 부산물의 생성과 2차 폐수의 처리 문제 등으로 흡

착제를 이용한 건식법의 연구가 진행중이다. 현재까지 주로 연구가

진행된 흡착제는 나트륨과 구리산화물에 대한 연구가 진행되어 왔

으며, 탈황의 특성상 연속식 조업이 이루어져야 하기 때문에 연속

식 조업이 가능하고 열 및 물질전달이 우수한 유동층 반응기가 주

로 연구되어왔다. 그러나 상기의 흡착제들은 유동층 반응기 내의 충

진물로 사용하기에는 기계적 강도가 낮아 사용에 제약이 있고 또한

밀도가 낮아 충분한 유량을 처리하기 어려웠다. 따라서 본 연구에

서는 우수한 내마모성과 분쇄 이외에는 전처리 조건이 필요 없고

가격이 저렴한 천연망간광석을 이용하여 연속식 유동층 반응기에서

탈황 실험을 수행하였으며, 이를 입자 내의 구조변화를 고려한 grain

model에 따라 탈황률을 모사하였다.

2. 이 론

2-1. Grain model에 따른 황화반응

구조 변화가 고려된 grain model은 황화반응과 같이 반응으로 인

하여 입자 내부의 구조 특히 기공의 감소와 이로 인한 반응가스 확
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산의 방해 등을 고려하기 위해 개발되었다. 먼저, grain model의 개

념은 반응가스가 일정 크기인 구형의 grain으로 구성된 입자의 pore

로 확산해 들어가 반응을 하고 반응이 진행됨에 따라 grain의 표면

에 반응 생성물이 형성되고 반응가스는 이 반응 생성물을 통해 확

산해 들어가 계속적으로 반응이 진행된다는 것이다. 천연망간광석

의 경우 황화반응이 진행됨에 따라 표면적과 기공의 감소와 같은

입자 내부의 구조변화가 예측된다. 이와 유사한 경우인 limestone에

대해 Hartman과 Coughlin[4]은 반응입자의 내부구조변화를 고려한

grain model를 아래와 같이 제안하였다.

초기에 일정크기의 grain으로 구성된 구형의 입자 내부는 pore 구

조가 완전히 발달되어 있고 이산화황의 확산과 반응이 비정상상태

로 진행되며 아래의 가정에 따른다.

(1) External mass transfer는 반응에 영향을 주지 않는다.

(2) 입자 전체의 온도는 일정하다.

(3) Grain의 크기가 충분히 작아 grain 표면에서의 농도분포는 존

재하지 않는다.

(4) Grain과 이산화황의 반응은 1차이며 unreacted shrinking core

model에 따른다.

(5) 반응은 과량의 산소 존재하에 진행되며 비가역이다.

(6) 이 반응은 pseudo steady-state approximation을 사용하여도 충

분히 정확한 해를 얻을 수 있다.

위와 같은 가정을 통하여 다음과 같은 식을 구성할 수 있는데, 구

형 입자 내에서 이산화황의 확산과 반응은 다음의 식으로 표현될

수 있다.

 (1)

Grain 단위 부피당 반응 면적은 다음과 같다.

(2)

반응속도 N은 다음과 같다.

(3)

여기서 K는 단위 반응 표면적당 반응 속도상수이며 Cc는 grain 내

부 계면에서 가스의 농도이다. Grain은 unreacted shrinking core

model을 따르며, 속도 결정단계가 반응 생성물을 통한 이산화황의

확산속도일 때 grain 내의 위치 r
1
에서 농도 C

1
은 다음과 같다.

(4)

이때 경계조건은 다음과 같다.

 at r
1
=rg

Ds(dC
1
/dr

1
)r=r1

=KCc

반응이 진행됨에 따라 입자의 pore 구조가 변화하며, 이를 망간산

화물에 맞도록 재구성한 것은 식 (5)와 같다.

(5)

확산은 Knudsen diffusion이 지배적이라는 가정에서 기체의 확산

계수를 구하였으며, 입자의 pore 구조가 바뀜에 따라 이산화황의 입

자 내 확산계수는 다음과 같이 쓸 수 있다. 

Def = D ex  (6)

Grain에서 형성된 sulfate 층의 이산화황에 대한 확산저항에 관하

여 반응계면의 grain 내부로의 진행속도는 다음 식으로 표현된다.

 for r>0 (7)

이때 경계조건은 다음과 같다.

 at R = RP

 at R = 0

r = rg at t = 0  

 at r = 0  

위 두 개의 couple된 부분 미분방정식, 식 (1)과 (7)은 simple implicit

finite differential method로 식 (7)의 경계조건에 따라 계산된다. 부

분(grain 내부)과 총괄(입자 내부) 전환율은 위치에 따라 다음과 같

이 표현된다.

 (8)

 (9)

2-2. 연속식 유동층 반응기에서 탈황모사

여러 연구자가 유동층 반응기에서 SO
2
의 흡착에 대해 모사를 하

였으며[5-8], 대부분 two-phase 이론에 기초하여 유동층 반응기 내

에서의 탈황반응을 예측하였다. 건식 탈황공정의 경제적 타당성은

흡착제의 성능에 좌우된다. 일반적으로 흡착제의 손실을 방지하기

위해 큰 입자가 주로 사용되므로 적정 유속에서 유동층 반응기의 성

능을 예측하기 위한 model이 필요하다. Large particle fluidized bed

model(LPFBM)은 비교적 유속이 낮은 Uo/Umf =2-5에서 유동층 반

응기의 성능을 예측하기 위해 개발되었는데 본 실험에서 사용하는 입

자의 크기와 밀도 등을 고려할 때 위 model이 천연망간광석을 이용한

유동층 반응기에서의 탈황을 적절히 모사 할 것으로 사려된다[8].

LPFBM은 지나친 간략화 없이 유동층 반응기 내의 수력학적인

묘사를 위해 two-phase model을 기초로 한 Partridge와 Rowe[9]의

model과 여러 물질수지를 맞추기 위한 Fryer와 Potter[10] model을

조합하여 만들어졌다. 본 연구에서는 유동층 내부를 네 개의 phase

로 나누고 countercurrent backmixing을 고려한 Fryer와 Potter model

부분은 유동층 반응기 모사에서 제외시켰다. 그리고 sulfation

kinetics는 일차 반응을 가정하였고, Hartman과 Coughlin[11]이 제시

한 구조 변화를 고려한 grain model을 수정 도입하였으며, 유동층

반응기의 내부를 모사하기 위해 다음과 같은 가정을 세우고 이를

바탕으로 물질수지식을 세웠다.

∂2C

∂R
2
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R
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(1) 반응기 내부는 등온이다.

(2) 모든 phase에서 gas의 흐름은 plug flow이다.

(3) 반응기 내부는 정상상태로 운전되고 있으며, 입자의 유출은 없다.

(4) 입자는 모든 phase에서 완전 혼합되어 있다.

(5) SO
2
와 흡착제의 반응은 다음과 같이 pseudo first order이다.

(6) 반응기는 bubble phase와 emulsion phase로 이루어져 있다.

기포 상에서의 물질 수지식은 다음 식으로 표현할 수 있다.

 (10)

에멀젼 상에서의 물질 수지식은 아래와 같다.

 (11)

분산판 바로 위에서 투입 가스는 다음과 같은 조건을 갖는다.

배출 가스의 농도는 물질 수지로부터 다음과 같이 계산된다. 

 (12)

배출 가스의 총괄 전환율과 에멀젼 상에서의 평균 가스농도는 다

음과 같다.

(13)

(14)

위의 물질 수지식을 계산하기 위한 수력학적 매개변수를 구하기

위한 식은 부록에 나타내었다. 모델 모사는 Fig. 1에 나타낸 순서로

진행하였으며 위의 가정을 바탕으로 기포크기, 기포분율, 에멀젼 상

에서의 기체속도와 기포 상에서 에멀젼 상으로의 물질 전달계수를

계산한 후 유동층 각 높이에 따라 식 (10)-(12)의 물질 수지식을

Runge-Kutta 방법을 이용하여 풀어 층높이에 따른 기포 상과 에멀

젼 상의 반응가스 농도 profile을 구한다. 전체 흡착제의 평균 전환

율은 흡착제의 반응기 내의 평균 체류시간으로부터 아래의 식을 이

용하여 도출한다.

(15)

E(t) = (16)

(17)

입자 총괄 평균전환율 를 이용한 물질 수지식으로부터 이산화

황의 총괄전환율은 다음식에 따라 구한다.

(18)

3. 실 험

3-1. 실험장치 및 방법

탈황 반응을 위한 유동층 반응장치는 Fig. 2와 같다. 장치는 크게

유동층부, 가스공급부, 시료공급부와 가스 분석부분으로 구성되어

있다. 유동층은 내경 4 cm, 높이 80 cm인 stainless steel(sus 316)로

제작하였으며 유동층 하부에 sintered metal형 분산판을 사용하였다.

또한, 층으로부터 배출되는 기체 중에 포함된 미세 입자를 포집하

기 위하여 cyclone을 설치하였다. 시료 공급기는 시료의 주입을 일

정하게 유지하고 주입 입자의 마모를 줄이기 위하여 리본형 스크류

형태의 공급기를 사용하여 층상부로 공급하였으며 로터리형태의 배

출기를 이용하여 반응물질을 층하부로 배출하였다.

유동화 가스 및 반응가스의 유량과 농도는 MFC(mass flow controller,

matheson Co.)를 사용하여 일정하게 유지시켰으며, 층내 온도를 조

절하기 위하여 plenum 부분과 in-bed 부분에 각각 열선을 사용하여

가열하였으며 유동층의 균일한 온도유지를 위하여 층 외부를

ceramic wool로 단열하였다.

측정부는 압력요동 신호 측정부, 온도 측정부, 가스농도 측정부로

구성되어 있다. 온도 측정부는 유동층 전 영역에 걸쳐서 K-type의

열전대를 사용하여 온도를 측정하였다. 가스측정은 0.3 mm stainless

steel 관을 사용하였으며 관으로 층내 입자의 유입을 막기 위하여 400

1
Vsolid

-------------
dNA

dt
---------- KCA=–

ugb

fb

-------
dcb

dh
--------– kbc( )b cb ce–( )=

uge

fb

-------
dce

dh
-------–

fe

fb

----Kce kbc( )b– cb ce–( )=

h hi= cb ce co i,= =

ch

ugbcb ugece+
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-----------------------------=

Xf 1
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c
0 i,

-------–=

ce
1
hf

---- ce0
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∫ dh=

Xo Xo t( )E t( ) td
t 0=

∞

∫=

 1

t 
----e

t t ⁄–

t 
W
F
0
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Fig. 1. The procedure of simulation in this work.
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mesh의 stainless steel 망으로 처리하였다. 배가스 중 SO
2
의 분석은

NDIR 방식의 가스분석기(Uras 10E, Hartman & Braun Co.)를 사용

하였으며 컴퓨터를 사용하여 모니터링 하였다.

실험 방법은 먼저 유동층 반응기에 fresh NMO를 원하는 종횡비

로 충전한 후 반응기 내부의 온도가 원하는 정상상태에 도달한 후

SO
2
 가스를 공급한다. 흡착제로 사용된 NMO는 층 내 체류시간을

고려하여 주입과 배출을 조절하였으며 층 내에 유지되는 흡착제의

양을 일정하게 유지하였다.

3-2. 흡착제

자연 상태에 존재하는 망간광석은 pyrolusite, psilomelane, manganite,

braunite, hausmannite 등과 같이 다양한 형태로 존재하나 대부분

pyrolusite, psilomelane 형태로 존재한다. 본 연구에서 사용한 천연

망간광석은 호주 산으로 물리·화학적 특성은 Table 1과 같다. Table 1에

서 알 수 있듯이 천연망간광석은 망간산화물뿐 아니라 흡착제로 사

용될 수 있는 FexOy, CaO, MgO 등의 여러 금속산화물이 포함되어

있는 복합 금속 산화물로 되어 있다. 흡착제의 제조는 천연망간광석

을 원하는 크기로 분쇄한 뒤 상온에서 10시간 유동화시켜 마모 또는

분쇄되기 쉬운 부분을 제거한 후 균일 크기로 다시 체분석하여 유동

화 시 평균 입경의 변화를 억제시켰으며 입자들의 균일성을 얻고자

충분히 혼합하는 간단한 방법을 통하여 제조하였다.

4. 결과 및 고찰

탈황의 모사에 쓰인 grain model은 황화 반응에 따른 내부 미세

기공의 구조 변화를 고려하였다. 계산은 입자를 30개의 grid로 나누

고 1초 간격으로 implicit finite difference method를 사용하여 계산

하였으며, 선형방정식은 LU decomposition으로 계산하였다. 식 (1)

의 분할은 central difference로 분할하였으며 식 (7)의 경계조건에

따라 L'Hopital의 정리를 이용하면 입자 중심에서의 미분식은 다음

과 같이 된다.

 at R = 0  (19)

 (20)

식 (9)는 Euler method로 적분하였으며 총괄 입자전환율은

Simpson method로 적분하였다. 망간광석은 모두 MnO
2
로 구성되어

있는 것으로 가정하였고, 모사에 필요한 망간광석의 data는

Handbook of Chemistry and Physics[12]에서 구하였다. MnO
2
의

molar volume은 17.30 cm3/mol이고, MnSO
4
의 molar volume은

46.46 cm3/mol 이었다. 이때 입자 내부에서의 이산화황의 확산은 기

상에서의 일반적인 확산과 달리 입자의 공극률과 기공의 크기 및 형

태적 특성에 따라 달라지고 천연망간광석의 경우 기공의 크기가

3,000 Å 미만이므로 주로 분자확산과 Knudsen diffusion에 의해 확산

된다. 이산화황의 확산계수는 다음과 같은 관계식을 통해 구하였다.

(21)

여기서 DAK는 이산화황의 Knudsen dffusivity이며 DABeff는 effective

molecular diffusivity이다.

(22)

(23)

DAB는 bulk phase molecular diffusivity이며 Ko는 입자의 고유 특

성치로 Mason 등[13]이 제시한 dusty gas model에서는 다음의 식

을 이용하여 계산한다.

 (24)

 (25)

위의 식 (22)-(24)까지 입자의 공극률 ε은 황화 반응이 진행되지 않

은 초기의 공극률이며, 황화반응이 진행 됨에 따른 이산화황의 확

산계수는 입자의 공극률 변화를 고려한 식 (6)을 사용하여 계산하였다.

Fig. 3은 입자크기 0.359 mm, grain 반지름 1.0×10−5 cm, 반응속도

6.6 cm/sec, product layer diffusivity 1.2×10−8cm2/sec, residual diffusivity

5.0×10−4cm2/sec, 반응 전 입자의 porosity가 0.54인 입자 내부의 시

간에 따른 농도 profile 이다. 그림에서 볼 수 있듯이 입자 표면에서

는 많은 농도의 이산화황이 흡착되나 입자 내부로 갈수록 큰 폭으

로 이산화황의 양이 감소함을 알 수 있다. 또한, 초기에는 이산화황

이 입자 내로 확산해 들어가면서 농도 profile이 올라가고 있으나 시
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Fig. 2. Schematic diagram of the fluidised bed reactor system for

continuous DeSOx operation.

1. Fluidized bed 7. Ribonscrew type feeder

2. Cyclone 8. Rotary type discharger

3. Mass flow controller 9. Dry ice trap

4. Pre-heater 10. GC

5. Pressure transducer 11. Gas analyzer

6. Temperature controller 12. Data aquisition system

Table 1. Chemical and physical properties of the NMO

(a) Chemical analyses(wt.%)

Component Mn SiO
2

Al
2
O
3

Fe CaO MgO Balance O
2
 of Mn and Fe

wt.% 51.85 3.13 2.51 3.86 0.11 0.25 38.33

(b) Physical properties

Mean particle size (mm) 0.359, 0.715

Density (kg/m3) 3980

Pore volume (cm3/g) 0.0392 (5-3000 Ao)

Surface area (m2/g) 24.0
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간이 지날수록 반응이 진행되어 기공구조가 바뀌고 반응가스의 확

산속도가 느려져 농도 profile이 아래로 다시 내려간다.

Fig. 4의 다른 조건은 Fig. 3과 같고 입자의 크기에 따른 입자의

총괄 전환율을 시간에 따라 나타낸 결과이다. 그림에서 알 수 있듯

이 입자가 클수록 총괄전환율의 증가가 느리며 최종 전환율도 낮은

값을 보였다. 이는 모든 입자가 입자표면에 가까운 부위에서 생성

된 반응생성물로 인해 반응가스의 확산이 방해를 받으나 동일한 양

의 흡착제를 사용했을 경우 큰 입자의 표면적이 상대적으로 작기

때문에 나타난 결과이다. 그러나 입자가 작은 흡착제는 낮은 최소

유동화 속도를 가지므로 같은 유속에서 큰 입자보다 기포 상으로

나아가는 미반응 가스가 증가하기 때문에 유동층 반응기에서 사용

할 경우 입자에 대한 효과는 상쇄될 것으로 사려된다. 또한, 입자가

큰 것이 상대적으로 반응가스의 농도 profile의 기울기가 클 것을 예

상할 수 있다. 이러한 것은 황화반응과 같은 흡착반응에 있어 기공

의 막힘과 같은 현상이 반응을 지배하는 것으로 흡착제 기공크기가

전체반응에 있어 중요함을 나타낸다. 따라서 흡착제의 선정에서는

비표면적 뿐만 아니라 기공의 크기가 동시에 고려되어야 할 것이다.

Fig. 5는 0.359 mm의 입자에 대해 다른 조건이 같은 경우 반응가

스의 미세기공 확산속도와 반응생성물 층에서 반응가스의 확산속도

가 입자 내부의 부분 전환율에 미치는 영향을 나타낸 것이다. 결과

에서 알 수 있듯이 입자의 전환율은 반응가스의 미세기공 확산속도

에 더 큰 영향을 받는 것으로 나타났다.

모사 결과에서 알 수 있듯이 반응 초기에는 입자의 황화 정도가

증가하나 일정시간 이상에서는 입자의 황화속도가 매우 느려지며

입자가 완전히 황화되지는 않는다. 이는 실제 황화 반응을 시켜 XRD

분석을 한 결과 입자가 내부까지 모두 황화되지 않았던 결과와 일

치한다. 실제 천연망간광석의 pore volume은 0.0392 cm3/g로 매우

작으므로 실제 porosity도 매우 작다. 모사 결과로부터 탈황효율을

높이려면 입자의 기공구조를 발달시키고, 입자의 크기를 가능하면

작게 하여 탈황을 진행하는 것이 유리할 것으로 사려된다.

연속식 유동층 반응기에서 탈황모사는 two-phase 이론에 근거한

수력학적 관계식들과 물질 수지식으로 구성하였고, Runge-Kutta-

Gill method로 적분하였다. 사용된 기포관계식은 부록의 세 가지를

사용하였다. 입자의 평균 전환율은 grain-model에서 계산된 입자 총

괄전환율을 입자의 평균체류시간의 3배까지 식 (15)에서 Traperzoidal

method로 적분하였다. 사용된 기포 식들은 본 실험조건에서 사용된

유속과 온도, 입자 범위에서 반응기의 내경보다 기포지름이 커지는

모순을 보이진 않았다. 이산화황의 확산계수는 Bird 등[14]이 제시

한 식을 이용하여 구하였다.

(26)
pDAB

pcApcB( )1 3⁄
TcATcB( )5 12⁄ 1

MA

------- 1
MB

-------+⎝ ⎠
⎛ ⎞1 2⁄

--------------------------------------------------------------------------------------- a T

TcATcB

--------------------⎝ ⎠
⎛ ⎞b

=

Fig. 3. The concentration of SO
2
 within particle according to sulfa-

tion time (D
p
=0.359 mm, C

0
=3.2×10−8 mol/cm3, K=6.6 cm/sec,

r
g
=1.0×10−5 cm, D=0.075 cm2/sec, and D

s
=1.2×10−8 cm2/sec).

Fig. 4. Overall conversion of NMO according to the sulfation time

with variation of particle size (C
0
=3.2×10−8 mol/cm3, K=6.6 cm/

sec, r
g
=1.0×10−5 cm, D=0.075 cm2/sec, and D

s
=1.2×10−8 cm2/sec).

Fig. 5. Local conversion within NMO to the diffusion coefficient of

SO
2
 in the pores and to the diffusivity of SO

2
 through the prod-

uct shell (exposure time=700 sec, D
p
=0.359 mm, C

0
=3.2×10−8

mol/cm3, K=6.6 cm/sec, r
g
=1.0×10−5 cm).
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Fig. 6은 유속 0.204 m/sec, 반응속도 5.5 sec−1에서 입자 0.359 mm에

대해 온도 400 oC에서 유동층 반응기 내부에서 이산화황의 축 방향

으로의 농도 profile를 나타낸 것이다. 결과에서 알 수 있듯이 bubble

상에서의 이산화황의 농도가 emulsion 상에서의 농도보다 더 높은

것을 확인할 수 있다. 이는 emulsion 상에서 기-고 접촉이 격렬하게

일어나 반응이 진행되기 때문이다.

Fig. 7은 실험 결과와 탈황 모사 결과를 비교한 그림으로 이때 사

용된 grain model에서 grain 크기 3.5×10−5cm, 반응생성물에서 물질

확산계수 1.0×10−9m2/sec, residual diffusivity를 1.0×10−9cm2/sec로

하고 각각 다른 기포식을 이용하여 연속식 유동층 반응기를 모사하

였다. 그 결과 실제 실험 결과를 비교적 정확히 예측할 수 있었으며

사용된 기포식에는 거의 영향을 받지 않았다. 그리고 연속식 유동

층 반응기 모사에 가장 큰 영향을 미치는 것은 grain model로부터

계산되는 입자의 전환율이었으며 입자의 전환율은 입자의 porosity

와 반응속도, 반응가스 확산속도에 가장 큰 영향을 받는 것을 알 수

있었다.

Fig. 8은 unreacted core model를 이용하여 연속식 유동층 반응기

에서 탈황을 모사한 결과이며 unreacted core model은 식 (7)을 이

용하여 계산하였다. 연속식 유동층 반응기에서 탈황을 모사하기 위

해 사용된 grain model과 unreacted core model에 사용된 parameters

는 부록에 나타내었다. 결과로 알 수 있듯이 unreacted core model

을 사용하여도 비교적 정확히 연속식 유동층 반응기에서 천연망간

광석을 이용한 탈황을 모사 할 수 있었다. 실제 좀 더 정확한 모사

를 위해 TG 실험을 통한 정확한 kinetics data와 이를 적절히 모사

할 탈황 모델의 개발이 필요할 것으로 여겨진다.

5. 결 론

천연망간광석을 이용한 연속식 유동층 반응기에서 탈황 실험과

grain model을 이용한 탈황 모사를 수행하였다. 탈황 효율 측면에서

입자 크기는 유동층 반응기의 특성상 큰 영향을 끼치지 못하며 입자

의 미세 기공 확산 저항이 가장 큰 영향을 주는 것으로 나타났다. 따

라서 흡착제의 선정은 비표면적과 이산화황이 쉽게 확산될 수 있는

기공 크기를 동시에 고려해야 한다. 유동층 반응기에서 탈황은 grain

model과 two pahse 이론을 근거로 한 model식을 통하여 적절히 예측

될 수 있었고 연속식 유동층 반응기에서 필요로 하는 탈황제의 체류

시간에 대한 자료를 제시할 수 있었다. 그러나 보다 정확한 탈황성능

을 예측하려면 TG 실험 등을 통한 탈황에 대한 kinetics 자료와 이를

적절히 모사 할 수 있는 기-고 반응 model에 대한 연구가 더 필요하다.

감 사
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Fig. 6. Computed SO
2
 concentration profiles in a fluidised bed reac-

tor with Wen & Morris bubble equation by two-phase theory

(D
p
=0.359 mm, U

0
=0.204 m/sec, k

r
=5.5 sec−1, temp.=400 oC,

sorbent feeding rate=4.04 g/min).

Fig. 7. Comparison of experimental and predicted conversion with

different bubble equations by grain model.

Fig. 8. Comparison of experimental and predicted conversion with

Wen & Morri bubble equation by unreacted core model.
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부 록

연속식 유동층 반응기에서 천연망간광석을 이용한 탈황 모사에

사용된 수력학적 매개변수는 다음과 같다.

단일 기포의 상승 속도는 CGS 단위로 다음과 같은 관계식을 이

용하였다.

 (A-1)

층 내에서 기포의 상승 속도는 다음과 같다.

 (A-2)

Two-phase 이론에 따르면 bubble의 분율과 각 상에서의 가스속도

는 다음과 같다[9].

(A-3)

(A-4)

 (A-5)

 (A-6)

최대 기포크기와 초기 기포크기는 Wen-Mori correlation[15] 식을

이용해 계산하였다.

 (A-7)

 (A-8)

 (A-9)

Gas exchange coefficients는 Kunii와 Levenspiel[16]이 제안한 상

관식을 이용하였다.

(A-9)

Effective diffusivity는 다음과 같이 근사하였다[17].

Deff = εmfD  (A-10)

층높이는 유동층 내부를 일정 간격으로 나누고 각 부분에서의

bubble의 크기는 일정하며 emulsion 상의 공극률은 εmf 라는 가정에

서 아래 식을 만족하는 층높이를 iteration으로 계산하였다. 이는

Viswanathan이 제시한 유동층 모사를 변형한 것이다[18].

 (A-11)

기포 크기를 예측하는 식은 다음과 같은 세 가지 식[19-21]을 사용

하였다.

(A-12)

 (A-13)

 (A-14)

사용기호

At : cross sectional area of the bed [cm2]

C : SO
2
 gas concentration in a particle [mol/cm3]

C
1

: SO
2
 gas concentraion in a grain [mol/cm3]

Cc : SO
2
 gas concentration in reaction interface in a grain [mol/cm3]

cb : SO
2
 gas concentration in bubble phase [mol/cm3]

ce : SO
2
 gas concentraion in emulsion phase [mol/cm3]

ch 
: SO

2
 gas concentraion in exit gas [mol/cm3]

D : diffusivity [cm2/sec]

DAk : Knudsen diffusivity [cm2/sec] 

DABeff : effective molecular diffusivity [cm2/sec]

Db : bubble size [cm]

Dbo : initial bubble size [cm] 

Dbmax : maximum bubble size [cm]

Def : effective diffusivity in grain model [cm2/sec]

Deff : effective diffusivity in emusion phase [cm2/sec]

Ds : product layer diffusivity [cm2/sec]

Dt : diameter of bed [cm]

E(t) : solid residence time distribution [−]

ec : porocity of NMO [−]

ex : porocity by defined Eq’n (6) [−]

F : reaction interfacial area per unit volume [cm]

Fo : solid feeding rate [g/min]

fb : bubble fraction [−]

fe : emulsion fraction [−]

g : gravitational acceleration [cm/sec2]

h : height from the distributor [cm]

hf : bed height [cm]

K : reaction rate in grain model [cm/sec]

Ki : equilibrium constant [psig∆n]

(kbc)b : bubble to cloude gas interchange coefficient [cm/sec]

ko : frequency factor or preexponencial factor [sec−1]

kr : reaction rate constant [sec−1]

Mi : molecular weight [g/mol]

NA : moles of SO
2 

[mol]

nd : number of solid grains per unit volume [−]

Pi : partial presure [N/m2]

pci : critical pressure of component i [psig]

R : gas constant or particle radius [−] or [cm]

r : reaction interface from core in a grain [cm]

rg : grain radius [cm]

r
1

: position in a grain [cm]

T : temperature [K]

Tci : critical temperature [K]

t : time [sec]

t : solid mean residence time [sec]

ub : bubble rise velocity [cm/sec]

ubr : relative bubble rise velocity [cm/sec]

ugb : bubble gas velocity [cm/sec]

uge : emulsion gas velocity [cm/sec]

ubr 22.26 Db

1 2⁄
=

ub uo umf– ubr+ uso±=

fb

uo umf–

ub 2umf+
--------------------=

uge 1 fb–( )umf=

use uso=

ugb uo uge–=

Dbmax Db–

Dbmax Dbo–
--------------------------- 0.3h

Dt

----------–⎝ ⎠
⎛ ⎞exp=

Dbo 0.00376 uo umf–( )2=

Dbmax 0.652 At uo umf–( )[ ]0.4=

kbc( )b 4.5
umf

Db

-------⎝ ⎠
⎛ ⎞ 5.85

Deff

1 2⁄
g
1 4⁄

Db

5 4⁄
-------------------
⎝ ⎠
⎜ ⎟
⎛ ⎞

+=

Hmf hi∆
t 0=

Hf

∑ 1 fb i,–( )=

Db 0.14ρsdp Uo Umf⁄( )h Dbo+=

Dbmax Db–

Dbmax Dbo–
--------------------------- 0.3h

Dt

----------–exp=

Db Dbo 0.027+ uo umf–( )0.94=
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umf : minimum fluidization gas velocity [cm/sec]

uo : superficial gas velocity [cm/sec]

use : solid velocity in emulsion phase [cm/sec]

uso : superficial solid velocity [cm/sec]

Vsolid : unit solid volume [cm3]

W : initially charged sorbent weight in the bed [g]

Xf : SO
2
 gas conversion from gas mass balance [−]

Xf' : SO
2
 gas conversion from solid mass balance [−]

XL : solid local conversion [−]

Xo : solid overall conversion [−]

그리이스 문자

γ : pore radius [cm]

ε : particle porocity [−]

εmf : voidage of incipient fluidized bed [−]

ρ : molar density [mol/cm3]

τ : tortuosity [−]
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