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요 약

고체가 연속적으로 주입되고 배출되는 상온 상압 2단 기포 유동층(내경 0.1 m, 높이1.2 m)의 흐름특성을 조사하고,

운전유속범위를 고찰하였다. 고체는 상부 기포 유동층으로 주입되고, 넘쳐서 기계적 혹은 비기계적 밸브가 없이 단순

히 농후상 고체 층으로 이루어진 고체 수송관(standpipe, 내경 0.025 m)를 통하여 하부 기포 유동층의 층으로 주입되

며, 하부 유동층을 넘쳐서 고체가 배출되었다. 기체는 하부 유동층을 유동화하고 배출된 후 다시 상부 유동층을 유동

화하였다. 기체로는 공기를 사용하였고, 고체로는 입도가 큰 입자(<1000 µm, 겉보기 밀도 3090 kg/m3)와 입도가 작은

입자(<100 µm, 겉보기 밀도 4400 kg/m3)를 혼합한 입자를 사용하였으며, 혼합비를 변수로 하였다. 하부 유동층 기체

가 고체수송관의 고체흐름을 비우고, 우회하는 조건일 때 하부 유동층 유동화 속도를 붕괴속도로 정의하였다. 본 공정

의 운전이 가능한 최대기체유속으로 붕괴속도가 사용될 수 있었다. 붕괴속도는 작은 입자 혼합비가 증가함에 따라 증

가하여, 30%에서 가장 큰 값을 나타낸 후, 감소하였다. 붕괴속도의 경향은 고체수송관 상단과 하단 사이의 압력차 경

향과 유사하였다. 붕괴속도는 벌크밀도(bulk density)와 정체층 공극률의 함수로 나타내졌으며, 벌크밀도가 증가하면 증

가하고, 정체층 공극률이 증가하면 감소하였다.

Abstract − Flow characteristics and the operating range of gas velocity was investigated for a two-stage bubbling flu-

idized-bed (0.1 m-i.d., 1.2 m-high) that had continuous solids feed and discharge. Solids were fed in to the upper flu-

idized-bed and overflowed into the bed section of the lower fluidized-bed through a standpipe (0.025 m-i.d.). The

standpipe was simply a dense solids bed with no mechanical or non-mechanical valves. The solids overflowed the lower

bed for discharge. The fluidizing gas was fed to the lower fluidized-bed and the exit gas was also used to fluidize the

upper bed. Air was used as fluidizing gas and mixture of coarse (<1000 µm in diameter and 3090 kg/m3 in apparent den-

sity) and fine (<100 µm in diameter and 4400 kg/m3 in apparent density) particles were used as bed materials. The pro-

portion of fine particles was employed as the experimental variable. The gas velocity of the lower fluidized-bed was

defined as collapse velocity in the condition that the standpipe was emptied by upflow gas bypassing from the lower flu-

idized-bed. It could be used as the maximum operating velocity of the present process. The collapse velocity decreased

after an initial increase as the proportion of fine particles increased. The maximum took place at the proportion of fine

particles 30%. The trend of the collapse velocity was similar with that of standpipe pressure drop. The collapse velocity

was expressed as a function of bulk density of particles and voidage of static bed. It increased with an increase of bulk

density, however, decreased with an increase of voidage of static bed.
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1. 서 론

2개 이상의 유동층 반응기로 구성되는 유동층 공정은 흡착, 중질

유 분해, 석탄 가스화, 석회석 소성[1], 연소기체 중 CO2 포집[2,3],

chemical looping combustion(CLC)[4,5] 등의 공정에서 사용되고 있

다. 이들 공정은 반응기 사이에 서로 고체를 주고 받는 다중 반응기

공정과 고체가 반응기를 차례로 거쳐가는 다단 공정으로 분류될 수

있다. 다중 반응기 공정에서는 고체가 계속적으로 폐쇄된 순환고리

를 돌며, 소량 유실된 고체의 보충이 있다. 반면에 다단 공정에서는

원료 고체는 주입되어 일회의 통과과정을 갖는다. 

석탄 가스화, 석회석 소성과 같이 처리속도가 느린 경우 일부 공

정에서 주입된 고체는 상부 유동층에서 하부 유동층으로 흐르고, 기

체는 하부 유동층을 유동화 한 후 상부 유동층을 유동화하는 다단 유

동층 공정이 사용된다[1]. 이 경우에 기체의 우회를 피하고, 고체를

하부 반응기로 원활히 수송하기 위해서는 고체 수송관(standpipe)에

기계적 밸브 혹은 비기계적 밸브를 사용하거나, 단순한 농후상 고체

층을 형성하기도 한다[6]. 이는 기체의 흐름에 반하여, 압력이 낮은

곳에서 높은 곳으로 고체의 수송이 이루어져야 하기 때문이다. 한편

여러 단의 공정에서 비기계적 밸브는 추가적인 기체의 분사(aeration)

가 필요하여 복잡성을 더 하는 단점이 있고, 기계적 밸브는 공정의

복잡성을 더 할 뿐만 아니라, 가혹한 반응조건에서 내구성이 보장되

어야 한다는 제약으로 인하여 비용이 증가하는 단점이 있다. 이와 대

조적으로 단순히 농후상 고체 층을 형성하여 기체의 역류를 방지할

수 있는 구조는 가능한 범위에서 매우 편리하고 경제적이다.

고체 수송관의 설계를 위해서는 공정에서 압력분포특성의 조사와

고찰이 필수적이며, 이를 통하여 가능한 운전범위가 확인될 수 있다.

고체 수송관이 사용되는 공정에서 압력균형 혹은 고체흐름특성은

여러 문헌[1,2,6-12]에서 고찰되었고, Knowlton[6] 에 의해서 잘 요

약되었다. 기계적 밸브 혹은 비기계적 밸브가 사용되는 공정에서 저

압에서 고압으로 고체흐름을 유지하는 압력균형은 밸브에 의해서 이

루어지며 운전조건의 요구에 부합하여 밸브가 설계됨을 보였다

[1,2,6-9]. 밸브가 사용되지 않는 경우에 O’Dea 등[10]은 고체 수송관

하단에서 주입되는 기체의 양과 수송관의 각에 따른 고체흐름 특성을

고찰하였다. 사용된 수송관은 유동층과 호퍼(hopper)를 연결하였으

며, fluid catalytic cracking (FCC) 촉매입자를 사용하였고 유속범위는

0.05~0.61 m/s, 수송관의 각은 45~90o이었다. 입자는 유동층 하단부

로 배출되어 수송관으로 주입되고 호퍼로 이송되었다. 수송관 경사

각의 영향은 없다고 보고하였다. Takeshita 등[11]은 호퍼와 receiver

를 연결하는 고체 수송관을 연구하였으며 사용입자는 유리입자(glass

bead)이었고, 호퍼와 수송관이 이루는 각을 변화시켰으며 수송관 하

단에서 기체를 분사(aeration)하며 고체유량을 고찰하였다. Jing 등

[12]은 호퍼와 receiver를 연결하는 고체 수송관을 사용하였으며, 사

용입자는 ceramic ball이었다. 경사각이 직각인 수송관을 사용하였다.

호퍼의 직경과 수송관에 주입되는 기체의 양에 따른 고체흐름을 고

찰하였다. 그러나 기체는 고체와 향류로 흐르고, 고체가 연속적으로

주입되고, 배출되는 다단 유동층 사이에서 단순히 농후상 고체 층에

의하여 압력균형이 유지되는 고체 수송관에서 고체흐름과 그 운전범

위에 대해서 고찰된 연구는 없었다. 

본 연구에서는 고체가 상부 유동층 층 표면에서 넘쳐서 하부 유동

층 층 내로 고체 수송관을 통하여 흐르고, 기체는 하부 유동층을 유

동화 한 후 상부 유동층을 유동화하는 다단 유동층 공정에서 단순히

고체 수송관 내 농후상 고체 층에 의해서 압력균형이 유지될 때, 고

체흐름의 가능한 운전범위를 조사하는 것을 목적으로 수행되었다.

이 때 하부 유동층의 유동화 기체는 (1) 고체 수송관을 거쳐서 상부

유동층 프리보드(freeboard)로 흐르거나 혹은 (2) 하부 유동층의 프

리보드와 사이클론, 상부 유동층의 분산판, 고체 층을 지나 프리보드

로 흐른다. 고체는 상부 유동층 층 내로 연속적으로 주입되고 하부

유동층의 층 표면에서 넘쳐서 배출된다. 먼저 공정의 시동(startup)

방법을 도출하였고, 공정의 압력분포를 측정하여 안정된 운전이 가

능한 유속범위를 고찰하였다. 안정된 운전이 가능한 유속범위에 대

한 고체 중 미분함량의 영향을 고찰하였다. 

2. 실 험

Fig. 1은 실험에 사용된 상온 상압 2단 연속 기포 유동층 공정의

흐름도이다. 본 실험 장치는 공기 압축기, 다수의 공기 유량계, 두 개

의 유동층(plexi-glass, 0.10 m-i.d., 1.4 m-high), 두 개의 사이클론, 여

과포(filter bag), 주입고체 저장조, spring feeder, 고체 수송관, 유출

고체 저장조(drain hopper)로 구성된다. 유동화 기체로는 공기가 사

용되었으며, 압력조절기와 수분제거용 필터, 유량계를 통해 유동층

과 사이클론 하부 loopseal 및 dipleg로 주입되었다. 분산판으로는 다

공판을 사용하였다. 두 유동층은 높이가 다르게 설치되었으며, 높이

에 따라 하부 유동층(FB1)과 상부 유동층(FB2)으로 나뉜다. 두 유동

층에서 비산된 고체는 사이클론에서 포집된 후 층 내로 재순환되었

다. 고체는 검교정된 spring feeder로 상부 유동층 분산판으로부터

높이 0.2 m 층 내로 연속적으로 주입하였다. 고체유량은 0.0125 kg/s로

일정하게 유지하였다. 두 유동층을 연결하는 고체 수송관(standpipe)은

상부 유동층 분산판 위 0.25 m 지점과 하부 유동층 분산판 위 0.15 m

지점을 연결하며, 내경 0.025 m, 수평면과 이루는 각은 60o이다. 유

출고체 저장조는 하부 유동층의 분산판 위 0.25 m 지점과 연결되어

있다.

Fig. 1. Continuous two stage fluidized bed system.

1. Air compressor 8. Solids hopper and feeder

2. Filter 9. Solids drain hopper

3. Pressure regulator 10. Pressure transducers

4. Mass flow meter 11. Data logger

5. Lower and upper fluidized beds (FB1, FB2)

6. Standpipe 12. Personal computer

7. Cyclones
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운전특성을 분석하기 위해 8곳에서 압력변환기를 이용하여 압력을

측정하였으며, data logger로 수집되고, personal computer (PC)로 전

송되어 저장되었다. 압력이 측정된 곳은 상부 유동층과 하부 유동층의

windbox, 분산판 상부, 프리보드 그리고 고체 수송관의 상단과 하단

이다. 높이로 나타내면 하부 유동층 분산판을 기준높이로 하여 -3 cm

(하부 유동층 windbox), 4 cm(하부 유동층 분산판 상부), 16.5 cm

(고체 수송관 하단), 137 cm(하부 유동층 프리보드 기체출구), 76 cm

(상부 유동층 windbox), 84.5 cm(상부 유동층 분산판 상부), 98.5 cm

(고체 수송관 상단), 217 cm(상부 유동층 프리보드 기체출구)이다.

기체는 하부 유동층으로 주입되어 분산판을 통과하여 하부 유동

층을 유동화하고 프리보드를 통과하여 사이클론으로 주입된다. 사이

클론을 통과한 기체는 상부 유동층으로 주입되어 분산판을 통과하여

상부 유동층을 유동화한 후 사이클론과 여과포를 거쳐서 배출된다.

안정된 조건에서 일부 소량의 하부 유동층 유동화 기체는 고체 수송

관을 거쳐서 상부 유동층 프리보드로 우회된다. 만약 이 우회되는 기

체가 주 흐름이 되면 고체 수송관은 기체로 관통되고, 대부분의 하

부 유동층 고체가 상부로 이송되며, 유동층 공정이 붕괴된다. 상부

유동층으로 주입된 고체는 넘쳐서(overflow) 고체 수송관을 통해 하

부 유동층으로 주입되며 다시 넘쳐서 유출고체 저장조로 배출된다. 

Table 1은 실험에 사용된 시료의 물성을 요약하여 나타낸다. 본 연

구에서는 고체 수송관의 안정성이 미분함량에 영향을 받을 것으로

판단하여 크기가 다른 두 종류의 입자를 혼합하여서 사용하였다. 큰

입자는 입도범위 0~1000 μm, 겉보기 밀도(apparent density) 3090

kg/m3, 벌크 밀도(bulk density) 1690 kg/m3, 비표면 평균입경 16.1 μm,

Geldart 분류 C, 최소유동화속도 2.2 cm/s인 입자이었다[1,13]. 작은

입자는 입도범위 0~150 μm, 겉보기 밀도 4400 kg/m3, 벌크 밀도

2070 kg/m3, 비표면 평균입경 7.47 μm, Geldart 분류 C인 입자이었

다. 작은 입자의 혼합비를 0, 30, 50, 70, 100 질량백분율로 변화하며

영향을 고찰하였다. Fig. 2는 사용된 입자의 입도분포를 누적분율로

나타낸다. Table 2는 작은 입자의 혼합비를 증가시키며 측정된 입자

들의 비표면 평균입경, 벌크밀도, 정체층 공극률을 나타낸다. 겉보기

밀도는 비중병(pycnometer)과 물을 사용하여 측정하였다. 벌크 밀도

(ρb)는 1 liter 눈금이 있는 메스실린더에 고체를 채우고 고체층의 질

량(mbed)을 부피(Vbed)로 나누어 결정하였다.

(1)

고체층의 질량(mbed)은 큰 입자의 질량(ms,c)과 작은 입자의 질량

(ms,f)의 합이며, 공기의 질량은 무시된다.

mbed= ms,c+ ms,f (2)

고체층의 부피(Vbed)는 큰 입자의 부피(Vs,c)와 작은 입자의 부피(Vs, f)

의 합이며, 각 부피는 각 입자의 질량을 겉보기 밀도로 나누어 구할

수 있다. 결과적으로 다음 식과 같이 고체층의 부피에서 각 고체의

부피를 빼면 공극의 부피(Vair)가 된다. 

(3)

다음 식과 같이 고체층의 부피 중 공극이 차지하는 부피분율을 공

극률(ε)로 계산하였다.

(4)

Table 2에서 나타내는 것과 같이 작은 입자 혼합비가 증가함에 따라

평균입도는 감소하였으며, 벌크 밀도는 증가하는 경향을 보였다. 공

극률은 혼합비 0%에서 0.454로 시작하여 30%에서 0.419로 최소값을

보인 후 증가하여 100%에서는 0.530으로 0% 때보다 더 큰 값을 보

였다.

고체 수송관이 비어 있는 시작조건에서 하부 유동층의 기체는 거의

모두 고체 수송관을 관통하여 흐르기 때문에 유동층 공정을 형성할

수 없었다. 따라서 실험은 (1) 시동순서를 개발하고, (2) 정상상태를

유지할 수 있는 최대 하부 유동층 기체 속도를 결정하는 것으로 하

였다. 기체유속은 하부 유동층에 주입되는 유동화 속도로 정의하였

다. 정상상태에서 실험변수는 고체입자의 입도분포만을 고려하였다.

3. 결과 및 고찰

본 공정의 경우에 고체 수송관이 비어 있는 시작조건에서 주입된

하부 유동층의 기체는 거의 모두 사이클론을 통과하여 상부 유동층

분산판 밑으로 주입되는 것이 아니라 고체 수송관을 관통하여 흐르

기 때문에 상부 유동층을 유동화할 수 없었고, 상부 유동층의 고체

가 넘쳐서 고체 수송관으로 유입될 수 없어 유동층을 형성할 수 없

었다. 결과적으로 시동방법을 먼저 정립하는 것이 필요하였다. 

ρb

mbed

Vbed

----------=

Vair Vbed Vs– Vbed Vs c, Vs f,+( )– Vbed

ms c,

ρs c,

---------
ms f,

ρs f ,

---------+⎝ ⎠
⎛ ⎞–= = =

ε
Vair

Vbed

----------=Table 1. Properties of particles

Items Coarse particles Fine particles

Size range (µm) 0~1000 0~150

Specific surface mean diameter (µm) 16.1 7.47

Apparent density (kg/m3) 3090 4400

Bulk density (kg/m3) 1690 2070

Geldart’s classification[13] C C

Fig. 2. Cumulative size distribution of feed particles for various propor-

tions of fine particles.

Table 2. Properties of particle mixture

Mixing ratio of fine particles (%) 0 30 50 70 100

Specific surface mean diameter (µm) 16.1 9.81 8.68 8.25 7.47

Bulk density (kg/m3) 1690 1970 2020 2040 2070

Voidage of static bed (−) 0.454 0.419 0.443 0.477 0.530
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따라서, 본 연구에서는 다음과 같은 시동순서를 개발하였다. 먼저

각 유동층을 독립적으로 유동화시키기 위해서 상부 유동층에 기체

공급설비, 하부 유동층의 기체 배출설비를 추가로 설치하였다(Fig.

3). 시동순서는 다음과 같다. (1) 밸브 4a를 열고 밸브 4b를 닫아서

하부 유동층 기체가 상부 유동층으로 가지 않고 사이클론을 통과하

여 여과포로 배출되도록 하고, 상부 유동층에 독립적으로 유동화 기

체를 공급하였다(각 유동화 속도 0.3 m/s). (2) 이 조건에서 상부 유

동층에 고체가 주입되며, 상부 유동층에 고체가 채워지고, 유동화되어

넘쳐서, 고체 수송관을 통하여 고체가 하부 유동층을 채우고 유동화

되어 넘쳐서 배출구로 유출되도록 한다. (3) 안정된 조건에서 하부

유동층의 기체 속도를 단계적으로 일정량을 증가시키며, 동시에 밸

브 4a를 닫고 4b를 열어, 상부 유동층에 독립적으로 공급되는 기체

유량을 감소시켰다. 하부 유동층에 주입된 기체만으로 상부 유동층

이 유동화 될 때까지 이를 반복하였다(하부 유동층 기체속도 약 0.6

m/s). 이 때 상부 유동층에 독립적으로 공급되는 기체는 완전히 중단

되며, 밸브 4a는 완전히 차단되고, 밸브 4b는 완전히 열린다. 이를 정

상실험상태로 간주하였다. 

정상 실험조건에 도달한 후 하부 유동층에 기체유량을 증가시키

면, 각 유동층에서 유동화 상태는 더 격렬하여졌다. 고체 수송관을

통하여 기포가 상승하는 현상이 관찰되고, 관통하는 기체유량이 증

가되는 현상이 발생하였다. 유속이 더 증가하면 고체 수송관에서 고

체의 하향흐름이 불안정해지고, 마침내 기체가 고체 수송관을 관통

하여 대부분 흐르게 되어 상부 유동층은 유동화되지 않았으며, 하부

유동층의 고체가 모두 고체 수송관을 통하여 상부 유동층으로 비산

되어 공정이 붕괴되었다. 공정이 붕괴되는 유속까지 유속을 단계적

으로 증가시키면서 유동층의 흐름특성을 압력분포와 시각적 관찰로

측정하였다.

Fig. 4는 고체가 연속적으로 주입되는 조건에서 공정이 붕괴될 때

까지 유속을 증가시키며(0.6~0.8 m/s) 측정된 하부 유동층과 상부 유

동층의 압력분포의 경향을 나타낸다. x축은 시간이며 y축은 측정된

상대압력(gauge pressure)이다. 그림에는 상부 유동층이 하부 유동층

으로 주입된 기체만으로 유동화되기 시작한 시점, 유동층이 붕괴된

시점을 표기하였다. 붕괴된 시점의 하부 유동층에 주입된 기체속도

(공탑속도)를 붕괴속도(collapse velocity, uc), 즉 고체 수송관의 운전

이 가능한 최대기체유속으로 정의하였다.

기체의 유속을 변화시키는 과정에서 압력 요동이 생기고 안정화

되기를 반복하였다. 하부 유동층과 상부 유동층의 압력은 유속이 증

가함에 따라 증가하는 경향을 나타내며, 고체 수송관이 관통되는 시

점에서 하부 유동층의 압력은 작아지게 되고, 상부 유동층의 분산판

압력은 일시적으로 커졌다가 작아지는 경향을 보였다. 이는 하부 유

동층의 고체가 고체 수송관을 통해 상부 유동층으로 유입되고, 기체

가 모두 고체 수송관을 관통하여 흐르고, 곧 이어서 상부 유동층의

유동화가 중단되기 때문이다. 

Fig. 5는 Fig. 4의 조건에서 2단 연속 유동층을 연결하는 고체 수

송관 상단과 하단의 실시간 압력과 그 차이의 경향을 나타낸다. 고

체 수송관 상단의 압력은 상부 유동층 층 표면에 위치하기 때문에 프

리보드 압력과 유사하다. 정상실험조건에서 유속이 증가하면 고체

수송관에서 압력강하는 점점 증가하는 경향을 볼 수 있었다. 이는 유

속이 증가하면 하부 유동층 사이클론과, 상부 유동층 분산판의 압력

강하가 증가하기 때문이다. 유속을 증가시킬 때마다 압력 요동이 발

생하며 일정 시간이 지난 후 안정화되었다. 고체 수송관이 기체로 관

통되면 압력강하는 순식간에 거의 영으로 감소되었다. 

Fig. 3. Block diagram for description on gas flow control in startup

procedure. FB1, FB2: lower and upper fluidized bed includ-

ing solids recycle system, respectively, 1: standpipe, 2: gas flow

meters, 3: bagfilter and gas exit, 4(a,b): valves. 

Fig. 4. Pressure change in two beds with increasing gas velocity until

collapse condition.
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Fig. 6은 작은 입자의 혼합비와 유속에 따른 압력 분포이다. 그림

에 표시된 1, 2, 3, 4는 하부 유동층의 높이에 따른 압력으로 각각

windbox, 분산판 상부, 고체 수송관 하단, 프리보드며, 5, 6, 7, 8은

상부 유동층의 높이에 따른 압력으로 각각 windbox, 분산판 상부, 고

체 수송관 상단, 프리보드다. 높이는 하부 유동층 분산판을 기준(높

이 영)으로 하여 나타내었다. 유속은 0.6 m/s부터 시작하여 고체 수

송관이 붕괴되기 전까지 측정하였으며 측정된 마지막 유속이 붕괴

유속이다. 하부 유동층으로 기체가 주입되기 때문에 1~4 지점의 압

력이 5~8의 압력보다 항상 높다. 각 유동층에서는 높이가 증가할수

록 압력은 낮아진다. 이는 고체 체류량과 마찰에 의한 압력강하에 기

인한다[1]. 기체의 유속이 붕괴속도로 접근할수록 고체 수송관 내의

기포크기가 증가하게 되고 슬러깅 현상도 나타났다. 작은 입자 혼합

비의 변화에 따라서 압력분포의 경향은 유사하였으나, 붕괴속도가

변화하였다. 이는 다음의 Fig. 7에서 고찰하였다. 

Fig. 7은 작은 입자 혼합비의 변화에 따라 측정된 붕괴속도를 나타

낸다. 붕괴속도는 작은 입자 혼합비 0%에서 0.75 m/s로 시작하여

30%에서 1.2 m/s로 최대값을 보인 후 감소하여 100%에서 0.9 m/s의

값을 보였다. 이는 Table 2에서 보여준 입자의 정체층 공극률에 반비

례하는 경향임을 알 수 있었다. 공극률은 혼합비 0%에서 0.454로 시

작하여 30%에서 0.419로 최소값을 보인 후 증가하여 100%에서는

0.530의 값을 보였다. 한편 혼합비 0%와 100%에서 공극률의 비가

1:1.17인 반면에 붕괴속도의 비가 1:1.20인 점을 고려하면, 붕괴속도

Fig. 5. Pressure change in standpipe with increasing gas velocity until

collapse condition.

Fig. 6. Pressure profiles in two stage fluidized bed system with vari-

ations of mixing ratio of fine particles and gas velocity.

Lower bed: 1. Windbox, 2. Distributor in bed, 3. Standpipe

bottom, 4. Freeboard. Upperbed: 5. Windbox, 6. Distribu-

tor in bed, 7. Standpipe top, 8. Freeboard. 
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가 공극률에만 의존하지 않는다는 것을 알 수 있었다. 만약 공극률

에만 의존하여 반비례한다면 혼합비 100%에서 붕괴속도가 0%에서

보다 작아야 하지만 실제 측정값에서는 오히려 더 큰 값을 보였기 때

문이다. Table 2에서 작은 입자 혼합비가 증가하면 입자들의 벌크밀

도가 증가하였다. 이로부터 벌크밀도가 붕괴속도를 증가시키는 요인

이 될 수 있는 것으로 판단되었다. 그러나 이의 규명을 위해서는 추

가적인 연구가 더 필요한 것으로 사료되었다.

Knowlton[6]에 의하면 굵은 입자와 작은 입자를 혼합하여 사용하는

경우에는 굵은 입자만을 사용하는 경우보다 공극률이 감소하였고,

이로 인해 고체 층을 통과하는 기체와 고체 사이에 항력(drag force)이

증가하였다. 고체 층을 통과하는 기체와 고체 간의 항력의 증가는 압

력강하의 증가를 유발한다. 본 공정의 경우 공극률이 감소하게 되면

고체 수송관을 통과하는 기체의 압력강하가 증가하게 되어 고체 수

송관을 통과하는 기체의 양이 감소하고, 더 많은 기체가 하부 유동

층의 사이클론을 통과하여 상부 유동층 분산판으로 주입되게 된다.

결과적으로 더 높은 하부 유동층의 기체속도에서 고체 수송관이 붕

괴됨을 의미하였다. 

Fig. 8은 각 작은 입자 혼합비에 따라 측정된 붕괴속도에서 하부 및

상부 유동층의 압력강하와 고체 수송관 상단과 하단 압력의 차이를

나타낸다. 작은 입자의 혼합비가 증가할수록 고체 수송관 압력강하는

증가하였다가 30%에서 최대값을 보인 후 감소하는 경향을 보였다.

이는 Fig. 7에서 설명한 것과 같이 정체층 공극률의 경향에 반비례

하는 것이다. 하지만 혼합비 0%와 100%에서 정체층 공극률은 0.454

에서 0.530로 증가되었지만 고체 수송관 압력강하의 비는 감소되지

않고 오히려 254 mmH2O에서 335 mmH2O로 증가되었다. 이는 공

극률에 대한 반비례 경향과 반대되는 결과이었으며, 따라서 붕괴속

도에서와 동일하게 고체수송관 압력강하도 정체층 공극률과 함께 벌

크 밀도에도 영향을 받는 것으로 판단되었다.

하부 유동층의 압력강하의 경우 혼합비 70%에서 다소 큰 경향이

있지만 작은 입자 혼합비와 거의 무관하고, 붕괴유속과 유사성이 없

는 것으로 판단하였다. 그러나 상부 유동층의 경우에는 혼합비가 증

가함에 따라서 층 압력강하가 감소한 후 증가하였다. 이는 혼합비가

증가함에 따라서 고체 수송관의 압력강하에 영향을 받아 상부 유동

층 분산판을 통하여 주입되는 기체의 유량이 증가하여 최대값을 보

인 후 감소하게 되어, 상부 유동층의 기체속도가 커지면 넘쳐흐르는

(overflow) 고체유량이 증가하게 되고, 따라서 상부 유동층의 층 압

력강하(밀도)는 감소하게 되는 것으로[1] 설명될 수 있었다. 

결과적으로 붕괴속도는 혼합입자의 정체층 공극률과 벌크밀도에

영향을 받는 것으로 사료되었으며, 이를 기반으로 다음과 같은 상관

식을 도출하였다.

uc= 2.14×10
-8ρb

2.16/ε1.64 (5)

위 식에서 uc는 붕괴속도[m/s], ε는 정체층 공극률[-], ρb는 벌크밀도

[kg/m3]이다. 회귀계수(r2)는 0.999 이었다. 상관식의 사용 범위는 본

연구에서 사용한 입자의 정체층 공극률과 벌크밀도로 각각 0.419~

0.530, 1690~2070 kg/m3이었다. Fig. 7에서 계산된 값과 실험값을

비교하였으며, 실험식과 측정값은 잘 일치하였다.

 

4. 결 론

고체가 상부 유동층에 연속적으로 공급되고, 유동화된 고체가 넘

쳐서 기계적 혹은 비기계적 밸브가 없는 고체 수송관을 통과하여 하

부 유동층 층 내로 주입되고, 유동화되어 넘쳐서 유출되며, 기체는

하부 유동층 분산판으로 주입되고, 1) 고체 수송관을 통과하거나 혹

은 2) 하부 유동층 사이클론, 상부 유동층 분산판과 층을 통과하여

상부 유동층 층 표면에 이르는 2단 연속 유동층의 흐름특성을 고찰

하였다. 공급되는 입자 중 밀도가 크고 입도가 작은 입자의 혼합비를

변수로 고려하였으며, 아래와 같은 결론을 얻었다. 

고체 수송관의 고체흐름이 붕괴되는 조건의 하부 유동층 유동화

속도를 붕괴속도로 정의하였다. 본 고체 수송관의 운전이 가능한 최

대기체유속으로 붕괴속도가 사용될 수 있었다. 붕괴속도는 작은 입

자 혼합비가 증가함에 따라 증가하여, 30%에서 가장 큰 값을 나타

낸 후, 감소하였다. 붕괴속도의 경향은 고체 수송관 상단과 하단 사

이의 압력강하 경향과 유사하였다. 고체 수송관의 압력차 경향은 혼

합 고체의 정체층 공극률과 벌크밀도에 영향을 받았다. 붕괴속도는

벌크밀도와 정체층 공극률의 함수로 나타내졌으며, 벌크밀도가 증가

하면 증가하고, 정체층 공극률이 증가하면 감소하였다.
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Fig. 7. Collapse velocity with variation of mixing ratio of fine particles.
Fig. 8. Pressure drop in beds and standpipe at collapse condition with

variation of mixing ratio of fine particles.
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Nomenclatures

mbed : mass of solids static bed [kg]

ms : solids mass of mbed [kg]

r : regression coefficient [−]

uc : collapse velocity of standpipe, superficial gas velocity of

lower fluidized bed at collapse condition [m/s]

Vair : volume of air in solids static bed [m3]

Vbed : volume of static solids bed [m3]

Vs : volume of static solids bed [m3]

Greek

ε : static solids bed voidage [−]

ρb : bulk density of solids [kg/m3]

ρs : apparent density of solids [kg/m3]

Subscript

c : coarse particles [−]

f : fine particles [−]
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