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            초록
          
        

        
          Basic design of 3 MWth chemical looping combustion system for LNG combustion and steam generation was conducted based on the mass and energy balance and the previous reactivity test results of oxygen carrier particles. Process configuration including fast fluidized bed (air reactor), loop seal and bubbling fluidized bed (fuel reactor) was confirmed and their dimensions were determined by mass balance. Then, the external fluidized bed heat exchanger (FBHE) was adopted based on the energy balance to extract heat from the system. The optimum reactor design and operating condition was confirmed with sensitivity analysis by modifying system configuration based on the mass and energy balance.
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      1. 서 론
      탄소중립을 위한 정부의 계획과 LNG 발전 확대 정책 등에 의해 온실가스 감축이 가능한 LNG 발전의 수요가 증가하고 있으며 이러한 수요에 대응하고 CO2 감축비용을 저감할 수 있는 차세대 LNG 발전기술로 매체순환연소 기술에 대한 연구개발이 진행되고 있다1-8).

      매체순환연소 기술은 연소 과정에서 발생하는 CO2를 별도의 분리설비 없이 원천적으로 분리할 수 있는 기술로서 산소를 주고받을 수 있는 금속산화물을 산소전달매체로 사용하여 Fig. 1과 같이 한 쪽 반응기(공기반응기, air reactor)에서는 산소전달입자(oxygen carrier particle)가 공기에 포함된 산소를 흡수하여 금속산화물을 형성하고, 다른 쪽 반응기(연료반응기, fuel reactor)로 이송되어 연료와 반응하면서 산소를 내어주고 금속 형태로 환원된 후 다시 공기반응기로 재순환되어 산화되면서 공기반응기에 주입된 공기 중의 산소를 연료반응기로 전달하는 역할을 한다6-8).

      
        
        

        Fig. 1. 
				
        

        
          Conceptual diagram of chemical looping combustion system
        
        

        

      

      공기반응기에서는 식 (1)과 같이 금속 입자(M)가 공기 중의 산소와 반응하여 금속산화물(MO)을 형성하며, 주입되는 기체는 공기, 배출되는 기체는 산소가 소모된 공기이다. 한편 연료반응기에서는 식 (2)와 같이 금속산화물(MO)과 기체연료(CH4, H2, CO, CnH2n+2)가 접촉하면서 산소전달입자에 포함된 산소가 연료와 반응하게 되며 금속산화물(MO)은 금속 입자(M)로 환원되고 기체연료는 산소전달입자에서 받은 산소와 반응하여 CO2와 H2O만을 발생시킨다. 결과적으로 연료반응기에 주입되는 기체는 연료이며, 배출되는 기체는 CO2와 H2O 뿐이므로 H2O를 응축하여 제거하면 별도의 CO2 포집설비 없이도 고농도의 CO2를 원천적으로 분리할 수 있다. 또한 공기반응기에서 일어나는 산소전달입자의 산화반응은 기체-고체 반응이며 화염이 없는 조건에서 일어나므로 thermal-NOx의 발생을 최소화할 수 있다3-4).
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      이러한 장점으로 인해 매체순환연소 시스템을 석탄, 합성가스, 메탄, LNG 등의 연료에 적용하는 연구들이 진행되고 있으며2-4), 천연가스복합발전(NGCC, natural gas combined cycle) 시스템에 적용하기 위해 스팀터빈과 가스터빈을 함께 구동할 수 있는 고압 케미컬루핑 연소시스템을 개발하기 위한 연구도 진행된 바 있다6-8). 본 연구팀에서는 0.5 MWth급 매체순환연소 시스템에서 5 기압의 가압조건에서 천연가스를 연료로 사용하여 200시간 이상의 장기연속운전을 실증한 바 있다. 하지만 실제 공정개발 연구수준을 고려하면 국내 및 국외 선진기관의 경우에도 추가적인 열 공급이 없는 자열 반응(auto-thermal) 조건에서 운전이 가능한 것을 실증하는 수준에 머물고 있으며, 스팀을 생산하거나 가스터빈에 의해 전기를 생산하는 단계에는 도달하지 못하고 있다6-8).

      일반적으로 발전시스템에서 생산되는 스팀의 온도, 압력, 유량 정보가 제공되면 시판되고 있는 스팀터빈의 효율을 고려하여 발전량을 직접적으로 유추할 수 있다. 따라서 본 연구팀에서는 매체순환연소 시스템 개발을 위한 다음 단계로 3 MWth급 매체순환연소 시스템에서 발생하는 열을 이용하여 스팀을 생산하는 연구를 진행하고 있으며 시스템의 건설을 위해 기본설계를 진행하였다.

      한편, 기존 연구6)에서는 3 MWth 급 매체순환연소 시스템에 대해 가압조건(5 bar)에서 케미컬루핑 연소시스템의 개념설계를 통해 전체 시스템의 규모를 검토하고, 공기반응기 온도 및 고체순환량의 영향을 해석한 바 있으나 이전 연구에서는 가압조건에서 기체연료로 CH4를 이용하고 공기반응기 내부에 스팀생산을 위한 열교환기를 설치하는 조건을 고려하였으므로 본 연구에서 고려하고자 하는 LNG 연소 조건 및 상압 운전조건과 다른 결과를 제시하고 있어 추가적인 연구가 필요한 실정이다.

      본 연구에서는 상압 조건에서 LNG를 연료로 사용하는 3 MWth 급 매체순환 연소시스템에 대한 기본설계를 진행하였으며 물질수지와 열수지 분석을 통해 각 조업변수가 전체 시스템의 운전조건에 미치는 영향에 대해 해석하여 최적 설계 및 운전조건을 도출하였다.

    

    

  
    
      2. 물질수지 해석
      Fig. 2에는 3 MWth 매체순환연소 시스템의 기본설계를 위해 고려한 공정구성을 나타내었다. 전체 공정은 공기반응기와 연료반응기로 구성되며, 공기반응기에서 일어나는 산소전달입자의 산화반응이 연료반응기에서 일어나는 산소전달입자의 환원반응에 비해 매우 빠르기 때문에 공기반응기는 유속이 높은 고속유동층 형태로 고려하고, 연료반응기는 주입된 연료가 충분히 반응하여 대부분의 연료기체가 CO2로 전환될 수 있는 반응시간을 확보하기 위해 기체유속이 낮은 기포유동층 형태로 고려하였다. 공기반응기 하부에서는 공기가 주입되며, 산소전달입자는 공기중의 산소와 반응한 후 고속으로 주입되는 공기에 의해 상부로 이동한 후 연료반응기로 이동된다. 연료반응기에서 산소전달입자는 연료와 반응하여 환원된 후 루프실(loop seal)로 이동하며, 루프실에서는 CO2에 의해 입자가 유동화되며 주입되는 입자량만큼 공기반응기로 입자가 재순환된다.

      
        
        

        Fig. 2. 
				
        

        
          Basic process configuration of 3 MWth CLC
        
        

        

      

      주어진 기본조건인 시스템 용량(3 MWth)을 기준으로 연료유량, 공기유량을 결정하고, 공기반응기와 연료반응기의 직경, 각 반응기의 배출되는 기체와 유입되는 기체의 부피비, 각 반응기에 장입되는 고체량, 원활한 반응성 유지를 위해 필요한 산화 및 환원반응속도, 두 반응기 사이에 필요한 고체순환속도, 각 반응기에서 고체입자의 체류시간 등을 예측하기 위해 물질수지를 해석하였으며, 각 반응기 및 열회수 설비에서 배출 또는 흡수되는 열량, 열회수 방법, 각 반응기의 온도조건을 예측하기 위해 에너지수지를 해석하였다.

      본 연구에서 고려된 물질수지와 에너지수지 계산 순서 및 각 계산단계에서 필요한 입력변수들을 요약하여 Fig. 3에 나타내었다. 3 MWth급 매체순환연소 시스템의 물질수지 및 에너지수지 해석에 의한 기본설계는 기존에 개발된 Excel 기반의 설계 프로그램8-10)을 수정 및 보완하여 수행하였으며 물질수지 및 에너지수지 해석에 사용된 수식 및 계산방법은 기존 보고8-10)에 자세하게 설명되어 있다.

      
        
        

        Fig. 3. 
				
        

        
          Mass and energy balance calculation procedure 
        
        

        

      

      Table 1에는 3 MWth 매체순환연소 시스템에 연료로 고려한 도시가스의 성분 및 조성을 나타내었다. 도시가스의 조성은 시스템의 설치 예정위치(울산광역시)의 도시가스 공급업체인 경동도시가스의 도시가스 평균 조성으로 고려하였으며 발열량은 Table 1에 나타난 도시가스 조성을 기준으로 계산한 표준연소열(고위발열량 기준)인 43.64 MJ/Nm3로 고려하였으며 이 값은 울산광역시 도시가스 공급규정11)에 명시된 최고열량(44.38 MJ/Nm3)과 최저열량(41.03 MJ/Nm3) 사이에 속하는 것으로 나타났다.

      
        Table 1. 
				
        

        
          Composition of natural gas in Ulsan city
        
        

      

      
        
          
            	Component
            	Concentration (vol. %)
          

        
        
          	CH4
          	91.04
        

        
          	C2H6
          	5.61
        

        
          	C3H8
          	2.14
        

        
          	N2
          	0.22
        

        
          	i-C4H10
          	0.47
        

        
          	n-C5H12
          	0.50
        

        
          	i-C5H12
          	0.02
        

      

      

      Table 2에는 물질수지와 에너지수지 해석을 위해 본 연구에서 고려한 입력변수를 요약하여 나타내었다. 3 MWth급 매체순환연소 시스템의 설계를 위한 기본조건으로 Table 1에 나타난 도시가스 조성과 고위발열량을 기준으로 3 MWth (저위발열량 기준 2.71 MWth)에 해당하는 기체연료가 주입되는 조건을 고려하였다. 공기반응기에는 공기(건조공기, N2 79%, O2 21%로 고려)가 주입되는 것으로 고려하였다. Table 1에 나타난 도시가스의 평균조성을 기반으로 연소반응식을 고려하면 1몰의 도시가스를 연소하기 위해 필요한 이론적인 산소몰수는 약 2.2몰이다. 실제적으로는 과잉공기 주입조건을 고려하기 위해 공기반응기에 주입되는 산소의 80%가 반응하는 것으로 고려하였으며 결과적으로 1몰의 도시가스에 대해 2.75몰의 산소가 주입되는 조건을 고려하였다.

      
        Table 2. 
				
        

        
          Summary of input data for 3 MWth chemical looping combustion system design
        
        

      

      
        
          
            	Item
            	Unit
            	Value
          

        
        
          	Capacity (power)
          	MWth
          	3
        

        
          	Heating value of fuel (LNG), HHV
          	MJ/Nm3
          	43.64
        

        
          	Heating value of fuel (LNG), LHV
          	MJ/Nm3
          	39.45
        

        
          	Gas conversion (fuel reactor)
          	-
          	1.0
        

        
          	Gas conversion (air reactor)
          	-
          	0.8
        

        
          	Solid conversion (air reactor)
          	-
          	0.9
        

        
          	Solid conversion difference
          	-
          	0.1
        

        
          	Heat of oxidation for 1 mole O2
          	kJ/gmol-O2
          	-481.16
        

        
          	Heat of reduction for 1 mole LNG
          	kJ/gmol-LNG
          	173.04
        

        
          	Wt. fraction of NiO in oxygen carrier
          	-
          	0.7
        

        
          	Oxygen wt. fraction in particle
          	-
          	0.15
        

        
          	Particle bulk density
          	kg/m3
          	2,300
        

        
          	Air reactor temperature
          	oC
          	900
        

        
          	Air reactor input gas temperature
          	oC
          	400
        

        
          	Fuel reactor input gas temperature
          	oC
          	450
        

        
          	Operating pressure
          	bar-absolute
          	1
        

        
          	Gas velocity in air reactor
          	m/s
          	3.0
        

        
          	Gas velocity in fuel reactor
          	m/s
          	0.074
        

        
          	Solid height in air reactor
          	m
          	0.6
        

        
          	Solid height in fuel reactor
          	m
          	0.6
        

      

      

      연료반응기에서 주입되는 연료기체의 전환율은 1.0 (100%)으로 고려하였으며 산소전달입자의 전환율은 공기반응기에서는 0.9, 연료반응기에서는 0.8로 고려하여 두 반응기 사이에서 산소전달입자의 전환율 차이는 0.1로 고려하였다. 즉, 산소전달입자는 공기반응기와 연료반응기 사이에서 산소전달능력(완전 산화상태와 완전 환원상태에서의 산소함유량 차이)의 10%에 해당하는 산소를 전달할 수 있는 조건에서 조업되는 것을 고려하였다.

      공기반응기에서는 1몰의 산소가 산소전달입자와 반응할 때 481.16 kJ/gmol-O2의 열량이 발생하며 연료반응기에서는 1 몰의 도시가스가 산소전달입자와 반응할 때 173.04 kJ/gmol-LNG의 열량을 흡수한다.

      산소전달입자는 기존 보고1,4,6,7)에서 우수한 반응성을 나타낸 NiO 무게함량 70%인 N016-R4 입자를 고려하였고 공기반응기의 온도는 N016-R4 입자에 대해 우수한 반응성을 나타낸 온도조건인 900oC를 기본 조건으로 고려하였다. 공기반응기로 주입되는 공기는 매체순환연소 시스템에서 배출되는 배가스를 이용하여 예열한 후 400oC로 주입되는 것으로 고려하였으며 연료반응기로 주입되는 연료는 450oC에서 주입되는 것으로 고려하였다. 시스템의 운전압력은 상압(1 bar-absolute)으로 고려하였다.

      공기반응기와 연료반응기 사이에서 산소전달입자의 순환이 가능한 유속조건을 고려하기 위해 산소전달입자의 수력학 특성, 즉 최소유동화속도(Umf, 상온, 상압 조건에서 0.0098 m/s)와 고속유동층 전이유속(Utr, 상온, 상압 조건에서 2.0 m/s) 실험 결과12)를 바탕으로 공기반응기 상부의 기체유속은 3.0 m/s (1.5 Utr)로 고려하였으며 연료반응기에서의 기체유속은 0.074 m/s (7.5 Umf)로 고려하였다.

      공기반응기와 연료반응기 내부에 존재하는 고체의 양은 고정층 조건으로 환산한 높이로 가정하였으며 두 반응기 모두 0.6 m로 고려하였다.

      Table 3에는 Fig. 3에 나타난 물질수지 해석과정을 통해 Table 2에 제시된 입력자료를 바탕으로 계산된 기본설계 결과를 나타내었다. 고위발열량 기준 3 MWth의 출력을 위해 필요한 도시가스 유량은 248 Nm3/hr였으며, 공기의 유량은 3236 Nm3/hr로 연료에 비해 약 13배의 공기가 필요하였다. 따라서 공기반응기를 기체유속이 높은 고속유동층으로 고려한 초기 공정구성이 적합한 것을 확인할 수 있었다. 반응기 크기를 고려하면 필요한 공기반응기 상부 직경은 1.3 m, 연료반응기 하부 직경은 2.2 m로 나타났다. 한편 공기반응기의 경우 주입되는 기체 중 산소가 소모되므로 배출되는 기체의 부피는 주입되는 기체 대비 약 90%로 감소하게 되므로 공기반응기 하부의 유속을 상부와 동일하게 유지하기 위해서는 하부의 직경을 다소 증가시키는 것이 적합한 것으로 나타났으며, 동일한 유속을 유지하기 위한 하부 직경은 약 1.4 m로 계산되었다. 또한 연료반응기의 경우 1몰의 도시가스가 산소전달입자 약 4.4몰과 반응하여 약 1.13몰의 CO2와 2.2몰의 H2O가 발생하므로 주입되는 연료 대비 배출되는 기체의 부피는 3.3배 증가하게 된다. 따라서 연료반응기 하부와 상부의 직경을 동일하게 하는 경우 기체유속 증가에 의해 입자의 비산손실이 증가할 수 있으므로 연료반응기 상부의 직경을 증가시키는 것이 유리하며 기체유속을 유지하기 위한 상부 직경은 약 4.0 m로 계산되었다.

      
        Table 3. 
				
        

        
          Calculated values by mass balance analysis
        
        

      

      
        
          
            	Item
            	Unit
            	Value
          

        
        
          	Fuel flow rate
          	Nm3/hr
          	248
        

        
          	Air flow rate
          	Nm3/hr
          	3,236
        

        
          	Air reactor diameter
          	m
          	1.3
        

        
          	Fuel reactor diameter
          	m
          	2.2
        

        
          	Output/input gas volume ratio (air reactor)
          	-
          	0.90
        

        
          	Output/input gas volume ratio (fuel reactor)
          	-
          	3.30
        

        
          	Particle mass in air reactor
          	ton
          	1.78
        

        
          	Particle mass in fuel reactor
          	ton
          	5.25
        

        
          	Required solid conversion rate (air reactor)
          	%/min
          	4.79
        

        
          	Required solid conversion rate (fuel reactor)
          	%/min
          	1.59
        

        
          	Solid circulation rate
          	kg/m2s
          	11.0
        

        
          	Mean solid residence time (air reactor)
          	s
          	125
        

        
          	Mean solid residence time (fuel reactor)
          	s
          	376
        

      

      

      공기반응기와 연료반응기의 하부 직경과 고정층 조건에서의 고체층 높이를 고려하여 계산된 각 반응기의 고체장입량은 공기반응기의 경우가 1.78톤, 연료반응기의 경우가 5.25톤으로 계산되었으며, 고체순환 배관과 루프실 등에 장입되는 고체량을 함께 고려하면 10톤 이상의 산소전달입자 생산이 필요한 것으로 나타났다.

      다음으로 원활한 반응성 유지를 위해 필요한 산소전달입자의 전환속도(solid conversion rate, 단위시간당 고체입자의 conversion 변화)를 고려하면, 공기반응기의 경우 4.79 %/min, 연료반응기의 경우 1.59 %/min으로 나타났으며 기존 연구인 0.5 MWth 급 매체순환연소 시스템의 설계조건(공기반응기와 연료반응기 각각 25.0 %/min, 8.4 %/min)10)에 비해 낮은 값으로 나타나 동일한 산소전달입자를 사용하는 경우 각 반응기에서 필요한 산소전달입자의 전환속도를 구현하는데 무리가 없을 것으로 사료되었다.

      두 반응기 사이의 고체순환속도는 11.0 kg/m2s (공기반응기 상부 단면적 기준, 51 ton/hr)로 나타났으며 연료반응기에서 공기반응기로의 고체순환속도와 연료반응기 내부의 고체 장입량을 함께 고려하면 연료반응기 내부 고체입자의 체류시간은 376초(약 6.3분)였으며 공기반응기의 경우 125초(약 2.1분)로 나타났다.

      다음으로 주요 운전변수(공기반응기 기체유속, 연료반응기 기체유속, 두 반응기 사이의 고체전환율 차이, 공기반응기 온도) 변화가 설계결과에 미치는 영향을 해석하였다. Table 4에는 주요 운전변수의 변화에 따라 Table 3에 제시된 값에서 달라지는 값들만을 나타내고 있으며, Table 4에서 굵은 글씨로 표시된 경우는 Table 2에 정리된 입력변수와 동일한 조건을 의미하고, Table 3과 같은 결과를 나타내게 된다. 한편, 각 운전변수의 영향을 고려할 때 다른 운전변수들은 Table 2의 입력 값들을 기준으로 계산하였다.

      
        Table 4. 
				
        

        
          Sensitivity analysis of operating variables
        
        

      

      
        
          
            	Variables
            	Unit
            	Values
          

        
        
          	Gas velocity in air reactor
          	m/s
          	2.0
          	2.5
          	3.0
          	3.5
          	4.0
        

        
          	　Air reactor diameter (top)
          	m
          	1.6
          	1.4
          	1.30
          	1.2
          	1.1
        

        
          	　Particle mass in air reactor
          	ton
          	2.63
          	2.13
          	1.78
          	1.52
          	1.33
        

        
          	　Required conversion rate in air reactor
          	%/min
          	3.19
          	3.99
          	4.79
          	5.59
          	6.38
        

        
          	　Solid circulation rate
          	kg/m2s
          	7.34
          	9.18
          	11.0
          	12.8
          	14.68
        

        
          	　Mean solid residence time in air reactor
          	s
          	188
          	150
          	125
          	107
          	94
        

        
          	　
          	
          	
          	
          	
          	
          	
        

        
          	Gas velocity in fuel reactor
          	m/s
          	0.025
          	0.049
          	0.074
          	0.098
          	0.123
        

        
          	　Fuel reactor diameter
          	m
          	3.8
          	2.7
          	2.2
          	1.9
          	1.7
        

        
          	　Particle mass in fuel reactor
          	ton
          	15.55
          	7.93
          	5.25
          	3.97
          	3.17
        

        
          	　Required conversion rate in fuel reactor
          	%/min
          	0.54
          	1.06
          	1.59
          	2.11
          	2.64
        

        
          	　Solid circulation rate
          	kg/m2s
          	11.0
          	11.0
          	11.0
          	11.0
          	11.0
        

        
          	　Mean solid residence time in fuel reactor
          	s
          	1114
          	569
          	376
          	284
          	227
        

        
          	　
          	
          	
          	
          	
          	
          	
        

        
          	Solid conversion difference
          	-
          	0.025
          	0.05
          	0.1
          	0.2
          	0.4
        

        
          	　Solid circulation rate
          	kg/m2s
          	44.0
          	22.0
          	11.0
          	5.5
          	2.8
        

        
          	　Mean solid residence time in air reactor
          	s
          	31
          	63
          	125
          	250
          	501
        

        
          	　Mean solid residence time in fuel reactor
          	s
          	93
          	187
          	376
          	765
          	1,579
        

        
          	　Required conversion rate in fuel reactor
          	%/min
          	1.612
          	1.606
          	1.594
          	1.569
          	1.560
        

        
          	　
          	
          	
          	
          	
          	
          	
        

        
          	Air reactor temperature
          	oC
          	700
          	800
          	900
          	1,000
          	1,100
        

        
          	　Air reactor diameter
          	m
          	1.20
          	1.22
          	1.28
          	1.33
          	1.39
        

        
          	　Particle mass in air reactor
          	ton
          	1.47
          	1.62
          	1.78
          	1.93
          	2.08
        

        
          	　Required conversion rate in air reactor
          	%/min
          	5.77
          	5.23
          	4.79
          	4.41
          	4.09
        

        
          	　Solid circulation rate
          	kg/m2s
          	13.3
          	12.0
          	11.0
          	10.1
          	9.4
        

        
          	　Mean solid residence time in air reactor
          	s
          	104
          	115
          	125
          	136
          	147
        

      

      

      Table 4에 나타난 바와 같이 공기반응기 기체유속 증가에 따라 동일 유량의 공기를 주입하기 위해 필요한 공기반응기 직경이 감소하였으며, 이에 따라 동일한 고체층 높이에 해당하는 산소전달입자의 장입량도 감소하는 경향을 나타내었다, 한편 기체유속이 증가하고 고체입자의 장입량이 감소하므로 공기반응기에서 필요한 반응속도와 고체순환속도가 증가하고 고체체류시간은 감소하는 경향을 나타내었다.

      연료반응기의 기체유속이 증가함에 따라 동일 유량의 연료(도시가스)를 공급하기 위해 필요한 연료반응기 직경이 감소하였으며, 이에 따라 동일한 고체층 높이에 해당하는 산소전달입자의 장입량도 감소하는 경향을 나타내었다, 한편 기체유속이 증가하고 고체입자의 장입량이 감소하므로 연료반응기에서 필요한 반응속도는 증가하는 경향을 나타내었으며 고체장입량이 감소하고 고체순환속도는 일정하므로 고체체류시간은 감소하는 경향을 나타내었다.

      다음으로 두 반응기 사이에서 산소전달입자의 전환율 차이가 증가함에 따라(즉, 산소전달입자에 포함된 산소의 이용률이 증가함에 따라) 필요한 고체순환속도가 감소하고, 이에 따라 공기반응기와 연료반응기에서의 고체의 체류시간이 증가하였으며, 연료반응기에서 필요한 반응속도 또한 감소하는 것으로 나타났다. 결과적으로 산소전달입자의 산화 및 환원반응속도가 충분히 높은 경우에는 산소전달입자의 이용률을 증가시킬 수 있으며 두 반응기 사이에서 산소전달입자의 전환율 차이가 증가하므로 낮은 고체순환속도에서도 조업이 가능한 것으로 나타났다.

      한편, 동일한 공기유량 조건에서 공기반응기의 온도가 증가함에 따라 기체 유속을 동일하게 유지하기 위해서는 공기반응기의 직경이 증가해야 하는 것으로 나타났으며 이에 따라 동일한 고체층 높이에 해당하는 산소전달입자의 장입량도 증가하는 경향을 나타내었다, 한편 고체입자의 장입량이 증가하므로 공기반응기에서 필요한 반응속도는 감소하는 경향을 나타내었으며 고체순환속도도 감소하고 고체체류시간은 증가하는 경향을 나타내었다. 한편, 공기반응기의 온도는 산화반응이 시작되는 최소온도인 600℃ 이상부터 산소전달입자의 소성온도인 1200℃ 이내에서 변화시킬 수 있으며6,7), Table 4에 나타난 바와 같이 공기반응기 온도변화에 따른 영향은 다른 변수들에 비해 작게 나타났다.

      Table 4의 결과를 종합적으로 검토하면 공기반응기 기체유속의 경우 산소전달입자의 고속유동층으로의 전이유속이 2.0 m/s이고, 공기반응기로 주입되는 공기의 예열온도(400℃)가 낮고 재순환되는 고체입자의 온도도 공기반응기 온도보다 낮으므로 공기반응기 하부의 온도는 공기반응기 평균온도보다 낮아질 것으로 예상되며 공기반응기 하부의 유속이 고속유동층 전이유속보다 낮아지게 되면 산소전달입자를 상부로 이송시키지 못하게 되므로 고체순환이 중단될 수 있다. 따라서 공기반응기 상부 유속을 Table 2에서 고려한 3.0 m/s 조건으로 고려하는 것이 적절한 것으로 사료되었다. 또한 연료반응기 기체유속이 낮은 경우가 반응성 확보 측면에서 유리하지만 이 경우 연료반응기의 직경이 과도하게 증가하며 이로 인해 산소전달입자 장입량도 과도해지므로 Table 2에서 고려한 0.074 m/s 조건에서 고려하는 것이 적절한 것으로 사료되었다. 한편, 두 반응기 사이에서 산소전달입자의 전환율 차이는 장치의 규모에는 영향을 미치지 않으며 반응성을 유지하기 위해 필요한 고체순환속도와 체류시간 및 반응속도에만 영향을 미치는 것으로 나타났다. 공기반응기 온도의 경우 기존 보고에 나타난 바와 같이 일반적인 Ni계 산소전달입자는 온도가 증가함에 따라 연료 전환율 및 CO2 선택도가 증가하지만 900℃ 이상에서 반응성 변화가 크지 않았으므로2,7) 온도증가에 따른 공기반응기 직경 증가와 고체장입량 증가를 최소화하면서 필요한 반응속도 및 고체순환속도의 변화가 크지 않은 조건인 900℃를 설계 기준온도로 하는 것이 적절한 것으로 판단하였다.

    

    

  
    
      3. 열수지 해석
      3 MWth 매체순환연소 시스템에 대해 물질수지 해석 결과를 바탕으로 대략적인 장치규격을 결정하였다. 장치규격 결정을 위한 기초자료로는 Table 2와 Table 3에 표시된 조건을 고려하였으며 공기반응기는 하부 직경 1.4 m, 상부 직경 1.3 m이며 반응기 하부로부터 2.6 m 지점부터 4.1 m 지점까지 직경이 감소하는 형태로 결정하였고 공기반응기 전체 높이는 공기반응기 사이클론, 연료반응기, 루프실(loop seal) 및 고체재순환관의 배열을 위해 기존 0.5 MWth 급 매체순환연소 시스템과 동일하게 총 높이 22 m로 고려하였다. 연료반응기는 하부 직경 2.2 m, 상부 직경 4.0 m이며 반응기 하부로부터 1.5 m 지점부터 2.57 m 지점까지 직경이 증가하는 형태로 결정하였고 연료반응기 전체 높이는 3.97 m로 고려하였다. 본 연구팀의 설계기준13)에 의해 계산된 공기반응기 사이클론의 규격은 내통경 2 m, 총 높이 8 m이며, 연료반응기 사이클론의 규격은 내통경 0.6 m, 총 높이 2.4 m이다. 연료반응기 하부의 루프실14)은 내경 0.3 m의 U자관 형태로 설계되었으며, weir의 높이는 0.4 m, 총 높이 1.0 m로 설계되었다.

      전체 시스템은 내부에 두께 0.35 m의 내화재(refractory)를 설치하는 것으로 고려하였으며 안전을 위해 내부온도 1200℃를 기준으로 외부온도가 65℃ 이하가 되도록 하였고 내화재 외부에는 스테인리스 스틸 또는 카본스틸로 마감하는 것으로 설계하였다.

      결정된 장치규격을 바탕으로 전체 시스템에 대한 방열손실량을 계산하고 공기반응기에서 산소전달입자의 산화반응에 의해 생성되는 열량, 연료반응기에서 환원반응에 의해 흡수되는 열량, 주입되는 공기와 연료 및 루프실 유동화기체의 온도상승을 위해 필요한 열량을 함께 고려하여 전체 시스템의 온도유지를 위해 제거해야 하는 열량을 계산하였다.

      전체 시스템에 대한 최대 방열손실량은 한국내화(주) 기술연구소에서 제공한 내부온도 1200℃ 기준의 표면방산열량(678.4 kcal/m2h)과 장치규격으로부터 도출된 전체 시스템의 외부표면적을 기준으로 계산하였으며 Table 3의 장치규격을 기준으로 최대 0.273 MWth의 열이 손실될 수 있는 것으로 계산되었다. 한편 공기반응기에서 산소전달입자의 산화반응에 의해 발생하는 열량은 3.24 MWth이었으며 연료반응기에서 산소전달입자의 환원반응에 의해 흡수되는 열량은 0.53 MWth로 나타났다. 따라서 전체 시스템에서의 최대 방열손실량을 고려하더라도 약 2.4 MWth의 열이 발생하게 되며 이를 추출하지 않으면 시스템이 과열될 것으로 예측되었다. 결과적으로 3 MWth 매체순환연소 시스템에서는 생성되는 열을 추출할 수 있는 열교환기(보일러)가 필요하다.

      열교환기는 반응열이 발생하는 공기반응기 내부에 설치하는 방법과 별도의 외부 열교환기를 설치하여 공기반응기에 고체입자가 재순환되기 전에 산소전달입자를 냉각하는 방법을 고려할 수 있다. 공기반응기 내부에 열교환기를 설치하는 경우에는 공기반응기의 예열과정에서도 열교환기의 과열을 방지하기 위해 열교환 유체를 순환시켜야 하는 단점이 있고 이로 인해 예열속도가 낮은 단점도 있으므로 본 연구에서는 Fig. 4와 같이 외부 유동층 열교환기( fluidized bed heat exchanger, FBHE)를 설치하는 방법을 고려하였다. 그림에 나타난 바와 같이 공기반응기 사이클론에서 포집된 산소전달입자(S1)는 연료반응기로 이동되며, 연료반응기에서 배출된 산소전달입자(S2)는 양방향 루프실(two-way loop seal)에 의해 일부의 입자(S3)는 외부 유동층 열교환기에서 열교환을 거친 후 냉각되어(S5) 유동층 열교환기를 거치지 않은 입자(S4)와 혼합되어 공기반응기로 재순환된다(S6). 따라서 양방향 루프실에서 유동층 열교환기로 주입되는 고체량과 공기반응기로 직접 순환되는 고체량을 제어하여 고체입자의 냉각속도를 변화시킬 수 있으며 이를 통해 전체 시스템의 과열을 방지할 수 있다. 한편, FBHE의 유동화 기체로는 공기를 고려하였으며, 공기를 주입하는 경우, 연료반응기에서 환원된 산소전달입자가 일부 산화되면서 열을 발생할 수 있으므로 FBHE에서의 열추출량을 극대화 하는데 도움을 줄 수 있다.

      
        
        

        Fig. 4. 
				
        

        
          Modified system configuration and notification of solid stream
        
        

        

      

      변경된 공정구성을 바탕으로 앞서 수행한 바와 같은 물질수지 해석을 수행하였다. 물질수지 해석을 위해 양방향 루프실은 내경 0.3 m, 높이 1.0 m의 관 3개를 배치하고, weir의 높이가 0.4 m인 조건을 고려하였으며 700oC의 CO2가 0.074 m/s의 유속으로 주입되는 조건을 고려하였다. 루프실로 주입되는 CO2는 연료반응기, 공기반응기로의 재순환 흐름(S4), 유동층 열교환기로의 흐름(S3)으로 각각 동일한 비율로 배출되는 것으로 고려하였다. 한편 유동층 열교환기는 가로 1.05 m, 세로 0.91 m의 직사각형 단면에 고체층 높이 1.1 m인 조건에서 내부에 열교환관을 설치하는 것으로 고려하였고 100oC의 공기가 0.074 m/s의 유속으로 주입되는 조건을 고려하였다. 유동층 열교환기로 주입된 공기 중의 산소는 산소전달입자의 산화에 사용되며 산소가 소모된 공기(즉 질소)는 모두 유동층 열교환기에서 배출되는 흐름(S5)을 통해 공기반응기로 배출되는 것으로 고려하였다.

      결정된 루프실 및 유동층 열교환기의 규격과 조업조건을 바탕으로 물질수지를 재해석하였으며 이를 바탕으로 전체 시스템의 열수지를 해석하였다. 열수지 해석을 위한 기본 가정으로, 연료의 매체순환연소에 의해 발생하는 열량은 시스템에 축적되지 않으며 각 반응기의 온도가 일정하게 유지되도록 하기 위해 FBHE를 통해 열을 추출하는 것으로 고려하였다.

      Fig. 5에는 열수지 해석을 위해 고려한 전체 시스템의 각 위치별 온도를 표시하였으며, 전체 시스템의 열추출을 위해 FBHE 이외에도 공기반응기와 연료반응기에서 배출되는 고온의 기체로부터 열을 회수할 수 있는 두 개의 열교환기(HE1, HE2)를 추가적으로 설치하는 것으로 고려하였으며 배출되는 기체의 온도(T10, T11)는 후단에 설치되는 백필터(bag filter)의 재질을 고려하여 180oC로 고려하였다.

      
        
        

        Fig. 5. 
				
        

        
          Notation of temperature profile at each point
        
        

        

      

      Table 5에는 T1-T11까지의 의미와 값들을 나타내었다. TBD로 표시된 값들은 공기반응기의 온도(T2)를 가정(assume)한 후, 열수지 해석에 의해 계산되는 값들을 의미하며, 숫자로 표시된 값들은 입력변수를 의미한다.

      
        Table 5. 
				
        

        
          Description of temperature 
        
        

      

      
        
          
            	Item
            	Notation
            	Value
(°C)
          

        
        
          	Air reactor input gas temperature
          	T1
          	400
        

        
          	Air reactor temperature
          	T2
          	Assume
        

        
          	Fuel reactor input gas temperature
          	T3
          	450
        

        
          	Fuel reactor temperature
          	T4
          	TBD
        

        
          	Two way loop seal input gas temperature
          	T5
          	700
        

        
          	Two way loop seal temperature
          	T6
          	TBD
        

        
          	FBHE input gas temperature
          	T7
          	100
        

        
          	FBHE temperature
          	T8
          	TBD
        

        
          	Recycle solid and gas temperature
          	T9
          	TBD
        

        
          	Gas temperature after heat exchange at HE2
          	T10
          	180
        

        
          	Gas temperature after heat exchange at HE1
          	T11
          	180
        

      

      
        
          TBD , To be determined.
        

      

      

      열수지 해석을 위해 공기반응기의 온도(T2)를 가정한 후, 전체 시스템에 열이 축적되지 않는 조건을 만족하기 위해, 1) 공기반응기로 재순환되는 흐름(Fig. 4의 S6)의 온도(T9)를 결정하고, 2) 공기반응기 의 온도를 기준으로 연료반응기의 온도(T4)를 결정하였으며, 3) 연료반응기의 온도를 기준으로 루프실의 온도(T6)를 결정한 후, 4) 루프실의 온도(T6)와 공기반응기로 재순환되는 흐름의 온도(T9)를 바탕으로 유동층 열교환기의 온도(T8)를 결정하였다. 각 위치의 온도를 기준으로 FBHE와 HE1, HE2에서 추출해야할 열량을 계산하였으며, 연료의 예열과 루프실 유동화기체의 예열을 위해 필요한 열량 및 방열손실량을 함께 고려하여 매체순환연소시스템의 총 열추출량을 계산하였다. 열수지 해석 과정에서 양방향 루프실로 유입되는 산소전달입자의 50%는 FBHE를 거친 후 공기반응기로 재순환되고 50%는 열 회수 없이 공기반응기로 재순환 되는 것으로 고려하였다.

      Fig. 6(a)에는 공기반응기 온도변화에 따른 연료반응기의 온도(T4), 루프실의 온도(T6), FBHE의 온도(T8), 공기반응기로 재순환되는 흐름(S6) 온도(T9)의 변화를 나타내었다. 그림에 나타난 바와 같이, 공기반응기의 온도가 증가함에 따라 다른 위치의 온도가 함께 증가하는 것으로 나타났다.

      
        
        

        Fig. 6. 
				
        

        
          Effect of air reactor temperature on system temperature and heat flow 
        
        

        

      

      Fig. 6(b)에는 공기반응기 온도변화에 따른 FBHE, 공기반응기 배출기체 열교환기(HE2), 연료반응기 배출기체 열교환기(HE1)에서 추출해야할 열량, 방열손실량, 연료 예열에 필요한 열량, 루프실 기체 예열에 필요한 열량 및 총 열추출량의 변화를 나타내었다. 그림에서 회수되는 열량은 (+)로, 손실되는 열량 또는 제공해야 하는 열량은 (-)로 표시하였다.

      공기반응기 온도가 증가함에 따라 Table 3에 나타난 바와 같이 공기반응기의 직경이 증가하므로 열손실량은 다소 증가하는 경향을 나타내었으며 연료 예열에 필요한 열량, 루프실 기체 예열에 필요한 열량은 일정하게 유지되었다. 한편, 공기반응기의 온도가 증가함에 따라 공기반응기 및 연료반응기에서 배출되는 기체의 온도가 증가하므로 HE2와 HE1에서 추출하는 열량은 증가하는 반면 FBHE에서 추출해야하는 열량은 감소하는 경향을 나타내었다. 총 열추출량은 공기반응기 온도가 증가함에 따라 다소 감소하는 경향을 나타내었다. 결과적으로 열추출 측면에서는 공기반응기의 온도가 낮은 조건이 유리한 것으로 나타났다. 한편, 산소전달입자의 원활한 산화반응이 일어나는 최소 온도가 600℃이므로 공기반응기와 FBHE의 온도는 600℃ 이상이 되어야 하며, 공기반응기의 온도가 883℃인 경우에 FBHE 온도(T8)가 600℃로 나타났다. 결과적으로 산소전달입자의 산화반응온도 이상의 조건을 만족하면서 총 열추출량을 최대화하기 위해서는 900℃ 부근에서 조업하는 것이 유리한 것으로 나타났다.

      Fig. 7(a)에는 공기반응기 온도가 900℃인 조건에서 공기반응기와 연료반응기 사이에서 산소전달입자의 전환율 차이 변화에 따른 각 위치의 온도변화를 나타내었다. Table 4에 나타난 바와 같이 산소전달입자의 전환율 차이가 증가함에 따라 산소전달입자에 포함된 산소의 이용률이 증가하므로 고체순환속도가 감소하게 되며, 이로 인해 입자를 통한 열전달이 감소하므로 각 위치의 온도가 감소하고 각 반응기 사이의 온도차이도 증가하는 경향을 나타내었다.

      
        
        

        Fig. 7. 
				
        

        
          Effect of solid conversion difference on system temperature and heat flow (air reactor temperature = 900℃)
        
        

        

      

      Fig. 7(b)에는 산소전달입자의 전환율 차이 변화에 따른 열출입량의 변화를 나타내었다. 연료 예열에 필요한 열량, 루프실 기체 예열에 필요한 열량은 일정하게 유지되었으며 공기반응기의 온도를 900℃로 일정하게 고려하였으므로 공기반응기 배출기체로부터의 열추출량(HE2)도 일정하게 유지되었다. 한편 산소전달입자의 전환율 차이가 증가함에 따라 연료반응기의 온도가 감소하므로 연료반응기 배출기체로부터의 열추출량(HE1)은 다소 감소하는 경향을 나타내는 반면 FBHE를 통한 열추출량은 다소 증가하는 경향을 나타내었으며 총 열추출량은 미세하게 증가하는 경향을 나타내었다.

      결과적으로 열추출 측면에서는 산소전달입자의 전환율 차이의 영향은 크지 않았으며, 시스템의 온도측면에서 고려하면 산소전달입자의 전환율차이가 0.1보다 큰 경우에는 FBHE의 온도(T8)가 600℃ 이하가 되므로 산소전달입자의 원활한 산화반응이 일어나기 위한 온도조건을 만족하기 위해서는 산소전달입자의 전환율 차이 0.1 이하에서 조업하는 것이 적합한 것으로 나타났다.

      Fig. 8(a)에는 공기반응기 온도가 900℃인 조건에서 연료반응기 유속변화에 따른 각 위치의 온도변화를 나타내었다. Table 4에 나타난 바와 같이 연료반응기의 유속이 증가함에 따라 연료반응기의 직경이 감소하게 되며, 이로 인해 반응기 벽을 통한 방열손실이 감소하므로 연료반응기의 온도가 다소 증가하는 것으로 예측되었으며, 이로 인해 루프실의 온도가 다소 증가하는 것으로 예측되었다. 한편, 연료반응기의 온도가 증가함에 따라 FBHE에서 추출해야 하는 열량은 증가하며, 이로 인해 FBHE의 온도는 다소 감소하는 것으로 나타났다.

      
        
        

        Fig. 8. 
				
        

        
          Effect of fuel reactor gas velocity on system temperature and heat flow (air reactor temperature = 900℃) 
        
        

        

      

      Fig. 8(b)에는 연료반응기 유속변화에 따른 열출입량의 변화를 나타내었다. 연료 예열에 필요한 열량, 루프실 기체 예열에 필요한 열량은 일정하게 유지되었으며 공기반응기의 온도를 900℃로 일정하게 고려하였으므로 공기반응기 배출기체로부터의 열추출량(HE2)도 일정하게 유지되었다. 한편 연료반응기의 온도가 증가함에 따라 연료반응기 배출기체로부터의 열추출량(HE1)이 증가하였으며, 연료반응기 직경 감소에 의해 방열손실은 감소하였고 FBHE를 통한 열추출량은 증가하여 총 열추출량은 증가하는 것으로 나타났다. 결과적으로 산소전달입자의 반응성이 우수한 경우에는 연료반응기의 유속을 높게 유지하는 것이 총 열추출량 측면에서 유리한 것으로 나타났다.

      추가적으로 3 MWth 매체순환 연소시스템 각 반응기의 온도 및 열추출량에 미치는 공기반응기 유속(2.0-4.0 m/s)의 영향에 대해서도 민감도 분석을 수행하였으나 공기반응기 온도를 900℃로 가정하였으므로 공기반응기 유속변화에 따른 각 위치의 온도변화는 거의 없는 것으로(1℃ 이내) 예측되었으며, Table 4에 나타난 바와 같이 공기반응기 유속이 증가함에 따라 공기반응기의 직경이 감소하므로 이로 인한 방열손실량이 다소 감소하였으며, 이로 인해 FBHE의 열추출량이 다소 증가하고, 총 열추출량이 다소 증가하는 경향을 나타내었다.

      다음으로, 내화재를 통한 표면방산열량 변화에 따른 민감도 분석도 수행하였다. 공기반응기의 온도가 900℃로 일정한 조건에서 방열손실이 증가함에 따라 FBHE에서 공기반응기로 재순환되는 흐름의 온도를 높게 유지해야만 공기반응기의 온도를 900℃로 유지할 수 있었으며, 방열손실 증가에 따라 연료반응기와 루프실의 온도는 감소하였으며 이로 인해 연료반응기 배출기체로부터의 열추출량(HE2)과 FBHE를 통한 열추출량이 감소하고 방열손실량의 증가로 인해 총 열추출량이 감소하는 경향을 나타내었다.

      물질수지와 에너지수지 해석 및 각 운전변수의 민감도분석을 통해 적정 운전조건을 결정할 수 있었으며, Table 3 및 Table 4에 제시한 조건에서 에너지수지를 바탕으로 해석된 3 MWth 매체순환연소 시스템의 온도분포를 Fig. 9에 나타내었다.

      
        
        

        Fig. 9. 
				
        

        
          Temperature profile of 3 MWth chemical looping combustion system based on the mass and energy balance 
        
        

        

      

      결과적으로 최종 결정된 조업조건에서의 물질수지 해석결과를 이용하여 전체 시스템의 크기를 결정할 수 있으며, 에너지수지 해석결과를 이용하여 각 위치의 온도조건은 물론, 유동층 열교환기와 공기반응기 후단의 열교환기 및 연료반응기 후단의 열교환기에서 추출해야 할 열량을 알 수 있으므로 각 열교환기의 상세설계를 위한 기초자료로 활용할 수 있다.

    

    

  
    
      4. 결 론
      LNG 연소 및 스팀생산을 위한 상압 3 MWth 매체순환연소시스템의 물질수지 및 에너지기수지 해석을 통해 기본설계와 운전변수의 민감도 분석을 수행하였다. 본 연구에서 얻어진 결론은 다음과 같다.

      1) 고속유동층 형태의 공기반응기, 기포유동층 형태의 연료반응기와 루프실로 구성된 기본적인 공정구성을 바탕으로 공기반응기 기체유속, 연료반응기 기체유속, 두 반응기 사이의 산소전달입자 전환율 차이, 공기반응기 온도 변화에 따른 물질수지 민감도 분석을 수행하였으며 이를 통해 초기에 고려한 조업이 적절함을 확인할 수 있었다.

      2) 물질수지 해석 결과를 바탕으로 공기반응기, 연료반응기, 루프실의 크기를 결정하였으며 이를 바탕으로 에너지수지를 해석하여 전체 시스템의 열추출을 위해서는 외부 유동층 열교환기가 필요한 것을 알게 되었고 양방향 루프실과 유동층 열교환기를 포함하는 공정구성으로 수정하였다.

      3) 물질수지와 에너지수지를 바탕으로 공기반응기 온도, 두 반응기 사이의 산소전달입자 전환율 차이, 연료반응기와 공기반응기 기체유속, 방열손실량 변화에 따른 각 반응기의 온도분포를 해석하였으며, 원활한 반응성 유지와 총 열추출량의 극대화를 위해서는 공기반응기 온도 900℃, 두 반응기 사이의 전환율 차이 0.1 이하에서 조업하는 것이 유리한 것으로 나타났다.

      4) 본 연구에 의해 검토된 물질수지 및 열수지 해석 결과 및 운전변수의 민감도 분석 결과를 바탕으로 기본설계를 진행하였으며, 이를 바탕으로 추후 상세설계를 진행할 예정이다.
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