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요 약

본 연구에서는 CO, H
2
가 주성분인 모사합성가스를 이용하여 합성천연가스(SNG, Synthetic Natural Gas) 제조공정

을 평가하기 위하여, 3종류의 SNG 합성반응시스템을 제안하였다. 제시된 공정은 다단 단열반응시스템, 재순환이 있는

다단 단열반응시스템 그리고 강제냉각방식의 수냉각반응시스템이다. 3개의 연속된 반응기로 구성된 다단 단열반응시

스템에서의 1차반응기에서는 온도가 최대 800 oC까지 상승하였으며, 이로 인한 수성가스전환반응으로 인해 CO
2
가 다

른 시스템에 비해 많이 생성되었으며, SNG 내의 CH
4
 농도는 90.1% 정도를 얻었다. 다단 단열반응시스템의 문제점을

해결하기 위해 재순환이 있는 다단 단열반응시스템에서는 반응기의 온도제어를 위해 일부 전환가스를 재순환한 것으

로, CH
4
는 최대 96.3%를 얻었다. 이러한 다수개의 반응기로 구성된 단열반응기의 단점을 해결하여 반응기 개수를 줄

일 수 있는 쉘과 튜브 형태의 반응기로 구성된 강제냉각방식의 수냉각시스템에서는 쉘 측으로 냉각수를 공급하여 반

응열을 흡수하는 형태로, 공급되는 냉각수의 유량과 압력에 의해 온도를 제어할 수 있다. 이 시스템에서는 최대 CH
4

는 최대 99.2%를 얻었으며, 1차 반응기인 강제냉각방식의 수냉각반응기 출구에서의 97% 이상의 CH
4
 농도를 얻을 수

있음을 확인하였다.

Abstract − In this work, we proposed the three different reactor systems for evaluating of synthetic natural gas(SNG)

processes using the synthesis gas consisting of CO and H
2
 and reactor systems to be considered are series adiabatic reac-

tion system, series adiabatic reaction system with the recirculation and cooling wall type reaction system. The maxi-

mum temperature of the first adiabatic reactor in series adiabatic reaction system raised to 800. From the these results,

carbon dioxide in product gas as compared to other systems was increased more than that expected due to water gas shift

reaction(WGSR) and the maximum CH
4
 concentration in SNG was 90.1%. In series adiabatic reaction system with the

recirculation as a way to decrease the temperature in catalyst bed, the maximum CH
4
 concentration in SNG was 96.3%.

In cooling wall type reaction system, the reaction heat is absorbed by boiling water in the shell and the reaction tem-

perature is controlled by controlling the amount of flow rate and pressure of feed water. The maximum CH
4
 concentra-

tion in SNG for cooling wall type reaction system was 97.9%. The main advantage of the cooling wall type reaction

system over adiabatic systems is that potentially it can be achieve almost complete methanation in one reactor.

Key words: SNG, Methanation, Adiabatic Reaction System, Cooling Wall Type Reaction System, Recirculation

1. 서 론

석탄, 바이오매스 등과 같은 다양한 탄화수소(hydrocarbon) 유기

화합물로부터 가스화(gasification) 또는 개질(reforming)과 같은 일

련의 전환반응을 거쳐 생산된 합성가스로(CO, H
2
가 주성분)부터 얻

어진 합성천연가스(Synthetic Natural Gas: SNG)는 고유가, 석유에

너지 고갈 우려, 환경 문제의 대두 및 편리한 연료 사용 등으로 인

해 최근에 더욱 관심을 받고 있는 분야이다[1]. 2000년 후반부터 유

가와 연동된 천연가스 가격의 상승과 변동성 때문에, 안정적인 청

정 에너지원의 확보 전략에 의해 미국과 중국 등을 위주에 석탄가
†To whom correspondence should be addressed.
E-mail: ydnyoo@iae.re.kr
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스화 기술을 기반으로 한 SNG 사업이 활발하게 진행되고 있다[2].

석탄을 이용하여 합성천연가스를 얻는 방법에는, i) 석탄 가스화를

통해 얻어진 합성가스를 촉매를 사용하여 메탄화 반응을 통해 얻는

방법, ii) 석탄을 직접 수소와 반응시켜 가스화반응과 동시에 합성

천연가스(CO + 3H
2
→CH

4
 + H

2
O)를 얻는 방법 그리고 iii) 석탄을

촉매 하에서 증기와 반응시켜 합성천연가스(2C + 2H
2
O→CH

4 
+

CO
2
)를 얻는 방법 등이 있다[3]. 현재까지 상업화 또는 상업화 가능

한 수준에 도달된 공정들은 먼저 가스화를 통해 합성가스를 생산한

후 정제된 합성가스를 니켈(Ni)계 촉매를 이용하여 얻는 공정이 대

부분이다. 합성가스를 이용하여 CH
4
를 얻는 반응은 식 (1)과 같으

며, 식 (2)의 피셔-트롭쉬 합성반응과 식 (3)의 메탄올 합성반응에

비해 발열량이 매우 크므로 반응열의 추출과 제어를 통해 반응기 내

의 온도를 적정한 수준으로 유지하는 것이 가장 큰 어려움으로 인

식되고 있다[4-6].

(1)

(2)

(3)

이러한 이유로 현재까지 상업화한 대부분의 공정들은 단열반응

기로 구성되어 있으며, CO 전환율과 CH
4
 수율을 높이기 위하여 반

응기 내의 온도를 최적의 온도로 유지할 수 있도록 i) 반응가스를

각각의 반응기에 분배하거나 ii) 반응기로 공급되는 미반응 합성가

스와 생성물인 CH
4
의 일부를 재순환하고 이를 혼합하여 반응기로

공급하거나 iii) 후단에 다수의 단열반응기를 추가하여 반응열을 분

산시키는 방법을 적용한다[3,5,7-10].

따라서, 본 연구에서는 1 Nm3/h 규모의 세 가지 형태의 메탄합성

반응시스템(다단 단열반응시스템, 재순환이 있는 다단 단열반응시

스템 그리고 강제냉각방식의 수냉각반응시스템)을 제안하였으며,

각각의 시스템에 대한 메탄화반응시 반응기 내의 온도분포와 CH
4
 선

택도에 대해 고찰하여 각각의 시스템들에 대한 특성을 평가하였다.

2. 실 험

본 연구에서 사용한 1 Nm3/h 규모의 합성천연가스 반응시스템은

각각 Fig. 1과 2에 나타내었다. 먼저 Fig. 1은 다단 단열반응시스템

과 재순환이 있는 다단 단열반응시스템을 동시에 나타낸 것으로, 재

순환 압축기의 가동여부에 따라 재순환 여부가 결정된다. 시스템은

합성가스공급부(①, ②), 합성천연가스 합성(④, ⑤, ⑥) 및 수분 제

거부(⑦), 생성가스의 분석부(⑧, ⑨) 등으로 구성되며, 반응기는 단

열된 반응기 3개(1차, 2차 그리고 3차 반응로) 구성하였다. 재순환

을 할 경우에는 1차 단열반응기를 통과한 후 일부는 압축기(⑩)를

사용하여 재순환되고 1차 반응기 전단으로 재순환하므로써, 1차 반

응기로 공급된 합성가스와 혼합하여 공급하므로써, 1차 반응기 내

의 온도를 제어할 수 있다. 1차 반응기에서 미전환된 CO, H
2
는 2차

단열반응기와 3차 단열반응기를 거치면서 추가로 메탄화 반응이 진

행된다. 이 경우에는 반응기 개수, 재순환 유량 그리고 각각의 반응

기에서 배출된 가스의 냉각 정도에 의해 전체 시스템의 특성이 결

정된다. 

Fig. 2는 강제냉각방식의 수냉각반응시스템으로 2개의 반응기(1

차 반응기는 강제냉각방식, 2차 반응기는 단열 방식)로 구성되었다.

1차 반응기(④)는 쉘(shell)과 튜브(tube) 형태의 반응기로, 다수개의

촉매 충진관(tube)을 내측에 포함하고 있는 쉘 측으로 냉각수(포화

수 형태로 공급, ⑤)를 공급해서 반응열을 증발잠열로 추출하고 포

화 증기로 배출하는 방식이고, 2차 반응기(⑧)에서는 미전환된 합성

가스를 CH
4
로의 전환율을 높이기 위한 단열방식을 채택하였다. 이

CO 3H
3

+ CH
4

H
2
O   ∆H

o
206 kJ/mol–=,+→

CO 2H
2

+ C– H
2
− H

2
O   ∆H

o
165 kJ/mol–=,+→

CO 2H
2

+ CH
3
OH   ∆H

o
90.8 kJ/mol–=,→

Fig. 1. Series adiabatic reaction system with or without recirculation.
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시스템에서는 재순환 시스템이 필요 없고, 냉각수의 유량 및 압력

에 의해 반응기 내의 온도를 제어할 수 있는 장점이 있으며, 저온에

서 CH
4
으로의 전환률이 높기 때문에 반응기 내의 온도를 임의로 조

정이 가능하여 반응기 개수를 줄이더라도 원하는 CH
4
 농도를 얻을

수 있는 특징이 있다. 

Table 1에는 합성천연가스 반응시스템들을 구축하기 위한 설계

자료와 운전조건들을 나타내었다. 본 연구에서 사용한 촉매는

43.23% Ni, 5.14% Mg, 4.1% Ca, 8.96% Al, 1.84% Si 등의 함량

으로 구성되어 있는 상업용 SNG 촉매를 모든 반응기에서 사용하

였다. 촉매의 환원은 수소 2 l/min과 질소 2 l/min로 350 oC에서

400 oC 범위로 예열하여 단열반응기로 공급하였으며, 유입된 수소

농도와 동일한 값으로 배출될 경우, 환원이 종료되었음을 판단하였

다. 강제냉각방식의 수냉각반응시스템에서는 250 oC에서 300 oC 범

위에서 수행하였다. 최종적으로 배출되는 수소의 농도를 측정하여

환원이 종료되었음을 판단하였다. 가스 분석은 두 대의 온라인 분

석기(A&D system사의 A&D 9000 series)를 사용하여 단열반응기

1차 반응기 및 수냉각형반응기 후단에서 나오는 가스와 단열반응기

3차 반응기 및 강제냉각방식의 수냉각반응시스템에서 2차 단열반응

기 후단의 가스를 실시간으로 측정하고 이를 데이터 수집장치

(Yokogawa, MV-1000, GRAPHTEC, GL-800)를 이용하여 실시간

으로 가스 농도를 모니터링하였다. 분석결과로부터 CO 전환율,

CH
4
로의 전환율 및 CH

4
의 선택도는 식 (4)~(6)에 의해 계산하였다.

여기서, F
CO

0 는  유입되는 CO의 몰유속(kmol/h)이며, F
CO
와 F

CH4
는

반응 후 배출되는 CO와 CH
4
의 몰유속(kmol/h)이고, Y

i
는 생성가스

Fig. 2. Cooling wall type reaction system.

Table 1. Experimental conditions of each reactor for producing the synthetic natural gas(SNG)

Reactor type

Gas composition

Series adiabatic reactors Cooling wall and Adiabatic reactors

first second third first second

Diameter (I.D.), m 0.0527 0.0355 0.0355 0.025 0.0355

Shell size (I.D.), m - - - 0.078 -

Catalyst 

loading, kg 1.3 0.37 0.28 0.9 0.28

Bulk density, kg/m3 1,280

type (size) Cylindrical (4 mm ID × 4 mm H)

GHSV, ml/g·h
7701)

1,5002)
- -

1,100

2,200
-

Temperature (shell), oC >280(250)

Pressure (shell), bar 20 20(40) 20

H2/CO ratio 2.96~2.98 - 2.88-3.36 -
1)without the recirculation; 2)with the recirculation (recycle ratio = 0.6 ~ 0.7)
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에서 i성분에 대한 몰분율이다. 

CO conversion(%) = (4)

To CH
4
 conversion(%) = (5)

CH
4
 selectivity(%) = (6)

3. 결과 및 고찰

3-1. 다단 단열반응시스템

Fig. 3a와 3b에는 재순환이 없는 다단 단열반응시스템을 이용하

여 합성가스 1 Nm3/h(H
2
/CO=2.98), 20 bar의 운전조건에서 메탄화

반응에 대한 1차, 2차 및 3차반응기의 촉매층 높이에 따른 r/R=0, r/

R=0.5인 지점의 온도 분포를 나타내었다. 여기서, R은 반응기의 내

부반경을 나타낸다. Fig. 3으로부터 1차 단열반응기 내의 축방향 온

도 분포를 보면 점선으로 표시된(점선 아래부터 촉매가 채워져 있

음) 촉매의 위치부터 메탄화반응에 의한 발열로 인해 온도가 급격

히 상승하는 것을 볼 수 있다. 한편, 2차 단열반응기와 3차 단열반

응기는 1차 단열반응기와는 달리 메탄화 반응에 따른 반응열을 낼

수 있는 H
2
와 CO가 상대적으로 적기 때문에 촉매층의 온도 상승이

낮은 것을 볼 수 있다. Fig. 3a는 메탄화반응이 1시간 경과한 후의

온도분포이며 최대온도는 711이다. 정상상태에 도달한 시점인 3.5

시간이 경과한 후의 온도분포는 Fig. 3b에 나타내었는데, 반응기 내의

최대온도는 800 oC이다.

Table 2에는 상기의 다단 단열반응시스템에서 메탄화 반응에 대

한 1차 단열반응기와 3차 단열반응기 후단의 생성가스 농도를 나타

내었다. 1시간이 경과한 후의 반응가스는 1차 단열반응기에서

84.5%의 CH
4
 선택도를 얻었으며, 최종적으로 3차 단열반응기를 통

과한 후 98.4%의 높은 CH
4
 선택도를 얻었다. 여기서, CH

4
 선택도는

식 (4)와 같이 최종생성물 중 CH
4
 몰농도 %이다. 그러나 3.5시간이

경과한 후에는 1차 단열반응기 이후에 71.9%와 3차 단열반응기 이

후에 90.1%의 CH
4
 선택도를 얻었는데, 이는 Fig. 3의 1차 단열반

응기의 온도분포와 같이 촉매층 온도가 약 800 oC까지 상승되어 메

탄화반응뿐만 아니라, 수성가스전환반응에 의해 CO
2
와 CH

4
의 생

성 때문에 상대적으로 CH
4
 선택도는 낮은 값을 보인 것으로 판단

된다[11]. 수성가스전환으로 생성된 CO
2
의 일부는 응축기에서 물에

용해되며, 2차와 3차의 단열반응기를 통과하면서 CO
2
의 수소화반

응으로 인해 일부가 CH
4
으로 전환된다. Table 2의 결과로부터 높은

CH
4
 선택도를 얻기 위해서는 반응기 내에서 메탄화 반응에 따른 발

열량을 효율적으로 제어할 수 있는 시스템을 적용하는 것이 촉매의

활성을 유지하는 것과 더불어 매우 중요하다고 판단된다. 그렇지 않

으면, ICI[12]의 Koppers process와 같이 고온에 적용이 가능하며

활성이 낮은 촉매를 1차 단열반응기에 사용하는 것도 하나의 해결

방법이 될 수 있다.

3-2. 재순환이 있는 다단 단열반응시스템

재순환이 포함된 다단 단열반응시스템은 Fig. 1에서와 같이 다단

단열반응시스템에서 재순환 압축기를 가동하여 1차 반응기에서 배

출되는 가스의 일부를 재순환하였다. 1차 단열반응기에서 배출된

전환가스는 냉각된 후 생성가스의 60~70%는 재순환펌프로 23 bar

F
CO

0
F
CO

–

F
CO

0
----------------------- 100×

F
CH

4

F
CO

0
---------- 100×

Y
CH

4

Y
H

2

Y
CO

Y
CO

2

Y
CH

4

+ + +
--------------------------------------------------------- 100×

Fig. 3. Axial temperature profile of series adiabatic reaction system

without recirculation(1 m3/h).

Table 2. SNG synthesis in series adiabatic reaction system without recirculation(Syngas flow rate : 1 Nm3/h, H
2
/CO : 2.98)

Reaction time (reactor)

Gas composition

After the reaction time of 1 hour After the reaction time of 3.5 hour

1st reactor 3rd reactor 1st reactor 3rd reactor

H2 11.2 1.6 21.4 8.4

CO 4.3 0.0 6.5 0.0

CO2 0.0 0.0 0.2 1.5

CH4 84.5 98.4 71.9 90.1

CO conversion 95.2 100 91.7 100

To CH4 conversion 92.2 99.6 85.6 96.2
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까지 압축하여 1차 단열반응기 전단으로 공급되는 합성가스와 혼합

하여 1차 단열반응기로 공급되도록 하였다[8].

Fig. 4에는 재순환이 있는 다단 단열반응시스템을 이용한 메탄화

반응에서 1차 단열반응기 후단의 생성가스 농도를 시간에 따라 나

타내었다. 공급되는 합성가스는 1 Nm3/h로 일정하지만, 재순환가스

(미반응된 H
2
와 CO 및 생성된 CO

2
와 CH

4
 등이 포함)와 혼합되므

로 반응기 내로 유입하므로 반응가스가 갖는 총 열량은 증가하지만

단위 반응기로 유입되는 가스의 체적당 발생되는 발열량은 감소한

다. 실험 초기에는 20 bar 압력으로 수소를 250 oC까지 예열하여 공

급하였으며 점차 CO 공급량을 증가시켜 H
2
/CO비를 3.0으로 맞추

었다. H
2
/CO비가 3.0으로 증가되면 반응열에 의해 촉매층의 온도

가 증가되기 때문에 재순환 압축기를 가동하여 재순환비를 조정하

여 촉매층의 온도를 제어하였다. 배출가스의 일부가 재순환이 시작

되면서 재순환 가스에 의해 반응기로 유입되는 CO와 H
2
의 농도가

낮아지고, 공간속도 증가로부터 반응기내의 온도가 서서히 감소되

는 것을 Fig. 4에서 볼 수 있다. 이 반응시스템에서의 정상상태는 반

응기 내의 온도가 안정적으로 유지되고, 생성가스의 농도가 일정하

게 유지되는 조건인 재순환 후 5시간이 경과한 시점으로 선정하였

다. 재순환하지 않았을 때의 최고온도인 800 oC에 비하여 재순환 하

였을 때에는 최고온도는 420 oC로 재순환에 의해 반응기 내의 온도

가 낮아짐을 알 수 있었다.

재순환이 없는 다단 단열반응시스템에 비하여 재순환이 있는 다

단 단열반응시스템의 1차 단열반응기 후단과 3차 단열반응기 후단

의 생성가스 농도를 Table 3에 나타내었는데, 재순환이 없는 다단

단열반응시스템의 1차 단열반응기의 CH
4
 농도가 Table 2에서와 같

이 3.5시간이 경과한 후 71.9%까지 감소되는 반면에 Table 3에서

볼 수 있듯이 5시간이 경과한 후에도 86.7%의 CH
4
 선택도를 보였

다. 이와 같이 1차 단열반응기의 생성가스의 일부를 재순환함으로

써 반응기 내의 온도를 낮게 유지할 수 있었으며, 미반응가스는 2

차와 3차 단열반응기에서의 메탄화반응으로부터 높은 CH
4
 선택도

를 얻을 수 있었다.

3-3. 강제냉각방식의 수냉각형반응시스템

강제냉각방식의 수냉각형반응시스템은 다단 단열반응시스템과

달리 메탄화 반응에서 발생되는 열을 연속적으로 제거하여 반응기

내의 온도를 유지하는 방식이며, 후단에 단열반응기를 연결하여 미

반응된 CO와 수성가스전환으로 생성된 CO
2
의 수소화반응을 진행

시킬 수 있도록 구성하였다. 냉각수는 Fig. 2에서와 같이 연속적으

로 고압펌프로 공급하여 자연 순환할 수 있도록 구성되어 있으며,

이때 물의 온도와 압력은 각각 250 oC와 40 bar이었다[13,14].

Fig. 5에는 합성가스의 유량이 1 Nm3/h이고, 20 bar의 압력조건

에서 수냉각 반응기 내의 축방향 온도분포를 나타내었다. 이때 수

냉각 반응기 내로 유입되는 합성가스 내의 H
2
/CO 비는 2.88에서

3.36까지 변화하여 H
2
/CO의 영향을 파악하였다. Fig. 5에서 보는 바와

같이 모든 조건에서 촉매층(1,640 mm) 바로 아래 부분에서 급격한

고온영역이 형성되어 최대온도를 나타내고 있다. 이 지점 이외의 반

응기내 온도에서는 축방향 및 H
2
/CO 비의 변화에 따라 온도차가

크지 않았으며, 쉘에서도 온도 편차는 2 oC 이내로 측정되었다.

Table 4는 수냉각형 반응시스템을 이용한 메탄화 반응에 대한 H
2
/

CO의 비(H
2
/CO=2.88, 3.01, 3.20, 3.36)를 변화하여 1차 수냉각형

반응기를 통과한 생성가스 농도와 2차 단열반응기를 통과한 생성가

스 농도를 나타내었다. H
2
/CO=3.01인 조건에서 최종적인 CH

4
의 선

택도는 97.4%를 얻었으며, 2.88인조건에서는 96.9%의 선택도를 보

였다. 상기의 실험조건에서 H
2
/CO의 비가 2.85 미만인 조건에서는

탄소침적으로 인해 촉매의 비활성화가 일어날 수 있기 때문에 H
2
/

CO의 최저비를 2.88로 하였다[15]. Table 4에서와 같이 H
2
/CO의

Fig. 4. Axial temperature profile according to the recirculation time

in adiabatic reactors(0.5 m3/h).

Table 3. Synthesis in series adiabatic reaction system with recirculation

(after the reaction time of 5 h. Syngas flow rate : 0.5 Nm3/h,

H
2
/CO : 2.96)

Reactor

Gas composition
1st reactor 3rd reactor

H2 9.0 3.1

CO 4.3 0.0

CO2 0.0 0.6

CH4 86.7 96.3

CO conversion 95.3 100

To CH4 conversion 93.0 98.6
Fig. 5. Axial temperature profile of cooling wall type reaction system.
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비가 3.0 이하에서는 미반응된 H
2
의 농도는 낮지만 수성가스전환으

로 인한 CO
2
의 농도가 증가하여 CH

4
의 선택도는 낮으며, 반면에

H
2
/CO의 비가 3.0 이상에서 미반응된 H

2
의 농도 때문에 상대적으

로 CH
4
의 선택도는 감소하는 것을 볼 수 있다.

Fig. 6에는 2 Nm3/h(H
2
/CO=2.97)의 합성가스를 20 bar의 압력에

서 수순환 반응기 및 단열반응기를 통과한 생성가스의 분석결과를

시간에 따라 나타내었다. Fig. 6에 나타낸 환원 후 H
2
로 반응기 내

의 압력을 20 bar까지 상승시킨 다음 H
2
는 0.75 Nm3/h의 유량을 초

기부터 주입하였다. ⓐ지점부터 CO를 0.25 Nm3/h의 유량으로 주

입하였으며, ⓑ지점에서는 CO 유량을 0.5 Nm3/h로 상승시켜 전체

합성가스의 유량을 2 Nm3/h로 증가한 시점이다. Table 5에는 각각

의 반응기 출구에서의 가스조성 값을 나타내었다. 수냉각형 반응기

를 통과한 합성가스는 메탄화 반응에 의해 93.9%의 CH
4
 선택도를

보였으며, CO의 전환율은 100%였다. 수성가스전환으로 인한 일부

의 CO
2
는 응축수와 함께 제거되고 남은 CO

2
는 2차 단열반응기에

서 미반응된 H
2
와 수소화반응으로 CH

4
를 생성한다. 이때 CH

4
 선

택도는 97.9%로 Table 4에서 보여준 합성가스의 유량이 1 Nm3/h

인 조건과 유사한 결과를 얻었다. 공간속도의 증가(합성가스의 유

량 증가)는 메탄화 반응으로 인한 발열량이 증가하는 것과 직접적

으로 연관이 있으며, 공간속도를 두 배로 증가시켰음에도 불구하고

Table 4와 5에서 보는바와 같이 수냉각형 반응기와 단열반응기로 구

성된 반응시스템에서는 반응기 내에서 발생되는 열량을 수냉각형

반응기에서 충분히 제거할 수 있다는 것을 확인할 수 있었다. 

4. 결 론

본 연구에서는 상업용 메탄합성 촉매를 이용하여 다단 단열반응

시스템, 재순환이 있는 다단 단열반응시스템 및 강제냉각방식의 수

냉각형반응시스템 등에서 실험을 수행한 결과 다음과 같은 결론을

얻을 수 있었다.

(1) 다단 단열반응시스템에서는 1차 단열반응기의 축방향에 대한

최고온도가 800 oC까지 상승하였으며, 이로 인한 수성가스전환반응로

CO
2
가 다량 생성되어 90.1%의 낮은 CH

4 
선택도를 얻었다. 이로부터

메탄화반응에서는 발열량을 효율적으로 제어할 수 있는 시스템이

필요하다는 것을 확인할 수 있었다.

(2) 재순환이 있는 다단 단열반응시스템에서는 재순환 시간이 경

과함에 따라 반응가스 내 CH
4
 농도가 증가(상대적으로 CO의 농도

가 낮아짐)하고, 공간속도의 증가로 인해 CH
4
 선택도는 재순환이

없는 다단 단열반응시스템의 경우보다 6.2% 높은 CH
4 
선택도

(96.3%)를 보였다. 

(3) 강제냉각방식의 반응시스템에서는 수순환을 통해 반응기 내

의 온도를 안정적으로 유지할 수 있어 재순환이 있는 다단 단열반

응시스템보다도 7.8%가 높은 97.9%의 CH
4 
선택도를 얻었다. 또한

강제냉각방식의 수냉각방식의 방식 시스템에서는 1개의 반응기만

으로도 97% 이상의 CH
4 
농도를 얻을 수 있어 다단 단열반응시스

템보다 반응기의 개수를 줄일 수 있는 장점이 있음을 알 수 있다.

Table 4. SNG synthesis in cooling wall type reaction system with changing H
2
/CO ratio (Syngas flow rate : 1 Nm3/h)

H2/CO ratio

Reactor
2.88 3.01 3.20 3.36

1st Cooling wall reactor

H2 1.9 5.6 18.6 31.7 

CO 0.0 0.0 0.0 0.0

CO2 5.3 1.0 0.2 0.2 

CH4 92.8 93.4 81.2 68.1 

CO conversion 100 100 100 100

To CH4 conversion  94.1  97.5 94.4 89.3

2nd Adiabatic reactor

H2 0.2 2.4 17.3 27.3 

CO 0.0 0.0 0.0 0.0

CO2 2.9 0.2 0.2 0.2 

CH4 96.9 97.4 82.5 72.5 

CO conversion 100 100 100 100

To CH4 conversion 97.1 99.2 94.8 91.2

Fig. 6. Time on stream on the product gas in cooling wall type reac-

tion system (2 Nm3/h).

Table 5. SNG synthesis in cooling wall type reaction system(Syngas

flow rate : 2 Nm3/h, H
2
/CO : 2.97)

Reactor

Gas composition
cooling wall adiabatic

H2 4.5 1.1

CO 0.0 0.0

CO2 1.6 1.0

CH4 93.9 97.9

CO conversion  100  100

To CH4 conversion  97.2  98.7
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