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Abstract

  Ammonia in water which is toxic to human, its concentration is regulated below 0.5 mg/L in drinking water. Current study aimed

to develop appropriate models for ammonia stripping using hollow fiber membrane contactor. Two different models were developed

during the study. Model 1 was assumed only free ammonia (NH3) transfer in stripping process, whereas the Model 2 was assumed

with total ammonia (NH3+NH4
+
) transfer. Ammonium chloride (NH4Cl), sodium hydroxide(NaOH) were used to make ammonia 

solution, which was concentration of 25 mg as N/L at a pH of 10.5. The experimental conditions were such that, the liquid flow

was in tube-side in upward direction and the gas flow was on shell-side in downward direction at room temperature. The 

experimental and modeling results showed that marginal difference were observed at low gas flux. However the difference between

the both models and experimental value were increased when the gas flux was increased. The study concludes that the Model 

1 with free ammonia is more appropriate when both models were compared and useful in ammonia stripping process at low gas

flux.

Key words : Mass transfer modeling, Ammonia mass transfer, Ammonia stripping, Hollow fiber membrane contactor,

주제어 : 암모니아 물질전달, 물질전달 모델링, 중공사막 접촉기, 암모니아 탈기

＊Corresponding author Tel:+82-2-2296-7536, Fax:+82-2-2220-1945, E-mail: jooypark@hanyang.ac.kr(Park, J.) 

1. 서  론

  암모니아는 비료제조 시 원료로 사용되며 이 외의 다른 

화학공업분야에도 널리 사용되고 있으며 산업폐수, 생활하

수 및 축산 폐수에서 높은 농도로 배출되고 있다. 이러한 

폐수 중에 포함되어 배출되는 암모니아는 수 생물에 독성을 

끼치며 미생물에 의하여 질산성 질소의 형태로 산화될 때

(NH4

+
+1.5O2 →NO2

-
+2H

+
+H2O; NO2

-
+0.5O2 →

NO3

-
) 부영양화를 일으키는 원인 물질이다. 또한 암모니아

성 질소는 먹는물 수질기준상 0.5 mg/L이하로 규정된 건강

상 유해영향 무기물질이다.

  이러한 수중 암모니아의 처리방법은 크게 물리․화학적방

법과 생물학적 방법으로 탈질하는 방법으로 나눌 수 있는데 

물리․화학적방법에는 탈기법(air stripping), 침전법, 이온

교환법 및 파괴점 염소처리법 등이 있다(신대윤 외, 2001).  

침전법과 이온교환법같은 경우 저농도의 암모니아 수용액 
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Fig.  1 The diagram of ammonia mass transfer model

처리에 적용되는 것이 일반적이나 암모니아 농도가 높아질

수록 처리비용이 급격히 증가한다는 단점이 있다(이화영 

등, 2003). 탈기법은 공기 혹은 수증기를 주입시켜 암모니

아를 대기중으로 증발시키는 방법으로 저비용이며 장치가 

간단해 수중 암모니아 제거에 널리 사용되고 있다(Quan, 

2009). 본 연구는 물리․화학적방법 중 하나인 탈기법에 관

한 것으로 중공사막 접촉기(hollow fiber membrane 

contactor)를 이용한 것이다.

  기존의 bubble column과  packed bed에 의한 탈기 또

는 흡수(absorption) 공정과 비교했을 때 중공사막 접촉기

는 여러 가지 장점을 가지고 있다. 중공사막 접촉기는 일반

적으로 기체 액체간의 계면에서 비말동반(entrainment), 

범람(flooding), 편류(channeling), 거품(forming) 등이 

발생하지 않는다. 또한 매우 큰 접촉면적을 지니고 있으며 

scale-up이 용이하고 계면적(interfacial area)이 알려져 

있거나 상수(constant)이기 때문에 비교적 쉽게 거동을 예

측할 수 있다. 또한 탈기공정시 유체는 멤브레인과 접하는 

면에서 접선흐름을 형성하므로 압력을 강하 시킬 필요가 없

어 경제적이며 운전이 용이하다(김인원등, 2006; 

Gabelman, 1999; Tan등, 2006). 

  다공성 중공사막은 Qi와 Cussler(1985a, b)가 기-액접

촉기(Gas-Liquid Contactor)로 사용을 제안하면서 많은 

연구가 이루어 졌으며 Semmens등(1990)은 Volatile 

Organic Carbons (VOCs) 제거에 초점을 맞추었던 기존

의 연구와는 다른 다공성 중공사막을 이용한 암모니아 물질

전달에 관한 연구를 하였고 암모니아 역시 빠르게 제거가 

됨을 밝혀냈다. 

  현재 중공사막 접촉기에 관한 연구는 많이 이루어져왔지

만 이를 이용한 암모니아 물질전달에 관한 연구는 이에 반

해 미비하다. 따라서 본 연구는 중공사막 접촉기를 이용한 

탈기 공정에서 암모니아 물질전달 특성을 파악하여 보다 적

합한 모델 개발을 것을 목적으로 하였다. 물질전달(mass 

transfer) 이론을 기초로 모델링을 수행하여 중공사막 접

촉기 모듈 1회 통과 시 제거되는 수중 암모니아의 농도를 

파악하고 모델의 적합성을 파악하였다. 

2. 재료 및 방법

  본 연구에서는 암모니아 탈기에 직접적으로 영향을 미치

는 것이 유리암모니아의 농도라는 가정을 바탕으로 Model 

1을 생성하였고 수중 총 암모니아성 질소의 농도가 영향을 

준다는 가정을 바탕으로 Model 2를 생성하였다. 두 모델은 

실험값과 비교하였으며 방법은 아래와 같다.

2.1 모델 해석

  Model 1은 Fig. 1과 같이 물질전달을 해석한다. 1) 미소

구간에 유입하는 수용액내의 암모니아성 질소 총 농도를 파

악한다. 2) 수용액상의 pH와 유리 암모니아의 분율 및 농도

를 계산한다. 3) 식(10)에 의하여 미소구간 내에서 제거되

는 암모니아성 질소의 양을 계산한다. 3) 제거량을 적용한 

농도가 다음구간의 유입 농도가 된다. 4) 1∼3과정을 반복

한다. Model 2는 과정 2)가 생략되었고 식 (9)에 의하여 

암모니아성 질소의 제거량을 파악하였다. 여기서 미소구간

은 0.1 mm로 하였으며 두 모델은 Runge-Kutta method

에 의거하여 수치해석 하였다. 사용한 프로그램은 

MathWork
®
사의 MATLAB R2010a이다.

2.2 실험

  모델에 적용한 컨디션을 바탕으로 25°C, 1atm 환경에

서 중공사막 접촉기를 이용한 탈기시험을 수행하였다. 기존

에 이루어진 암모니아 탈기에 pH가 미치는 영향에 대한 연

구 등(Liao등, 1995; Bonmati등, 2003)을 바탕으로 수용

액상의 초기 pH는 10.5로 조절하였다. 또한 본 연구는 정주

영등(2011)의 후속연구로써 수중 질산성 질소가 100% 암

모니아로 환원되는 것을 가정하여 모의폐수는 0.00178 

mol/L (25 mg as N/L)가 되도록 제조하였다. 시약으로는 

가루형태의 NH4Cl (99%, DukSan)와 NaOH (98%, 

DaeJung)을 사용하였다. Fig. 2는 본 실험의 schematic 

diagram으로 수용액은 peristaltic pump를 이용하여 중공

사막 접촉기의 아래에 연결하여 상향류를 형성시켰으며 공

기는 air compressor를 사용하여 하향류를 형성하도록 연

결하였다. 암모니아 수용액은 유량 10 mL/min (0.596 

×10
-3

m/s)으로 흐르도록 하였고 기체의 유량을 변화시켜

가면서 기체속도 변화에 따른 수중 암모니아성 질소의 농도

변화를 측정하였다. 연구에 사용한 중공사막 접촉기는 기체
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Fig.  2 Schematic diagrams of ammonia stripping 

process

Material Polysulfone Cross section area 20.27 cm2

Contact area 3.57 m2 Length 55.88 cm

Inner diameter of hollow fiber 250 μm Volume 1132 cm
3

Outer diameter of hollow fiber 420 μm porosity 21.3 %

Wall thickness of hollow fiber 85 μm Number of hollow fiber 5700

Tabl e 1.  Membrane properties

분리막 모듈로 polysulfone 재질의 중공사가 5,700개 들

어있으며 Table 1과 같은 사양을 가지고 있다. 

  이 중공사막 접촉기에 암모니아 용액의 유량 10 mL/min

을 적용하였을 때 Hydraulic Retention Time (HRT)은 

15.6분이다. 실험을 통하여 5~10분 이후부터 농도가 안정

해 지는 결과를 근거로 유출구에서 처음 수용액이 나온 후 

5분 경화 후부터 샘플을 채취하여 pH와 수중 암모니성 질소

의 농도를 측정하였다. 측정방법은 Phenate method 

(American Public Health Association, 1989, 

4500-NH3 H)로 phenol, sodium nitropusside(III), 

akaline citrate, sodium hypochlorite를 주입하여 발색

시킨 시료를 UV-VIS spectrophotometer 

(UVmini-1240, SHIMADZU)를 이용하여 측정하였다. 

3. 결과 및 고찰

3.1 모델 생성

 중공사막 접촉기를 이용한 암모니아의 물질 전달은 Fig. 

3과 같이 세단계로 구분된다. 수중에 포함된 암모니아는 1) 

액체상에서 막(membrane) 경계로 확산단계 2) 막 내의 

공극을 통한 기체상의 경계부로 확산단계 3) 기체상 경계

로부터 stripping air로의 확산단계(Mahmud등, 2002)를 

거쳐 제거된다. 또한 이 물질전달 과정과 관계된 물질전달 

계수 K는 Henry's law를 따른다는 가정 하에 액체상, 막 

공극상, 기체상의 resistance-in-series로 식(1)과 같이 

표현할 수 있다.
















(1)

여기서 K는 overall mass transfer coefficient (m/s), kl

은 액체상에서의 individual mass transfer coefficient 

(m/s), km은 멤브레인 공극의 individual mass transfer 

coefficient (m/s), kg는 기체상에서의 individual mass 

transfer coefficient (m/s), Hi는 무차원 헨리상수를 나타

낸다.

  kl, km, kg는 실험적으로 예측할 수 있는 값으로 중공사막 

접촉기의 특징 및 유체 흐름에 따라 여러 가지 식들이 제안

되었으며 Gabelman등(1999)이 정리하였다. 본 연구에서 

사용한 중공사막은 소수성, 기/액 분리형이고 접촉기내 

shell-side 흐름과 중공사가 평행한 구조로 shell-side에

서의 물질전달에 대해서는 Yang과 Cussler (1986)가 제

안한 경험식을 사용하였다(식.2).

   
 (2)

여기서 Sh는 Sherwood number (kd/D), Re는 Raynolds 

number (vd/ν), do는 shell side의 지름 (m), Sc는 

Schmidt number (ν/D)를 나타낸다.

  Tube-side flow의 경우 등류로 어느 단면에서나 그 유속
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Fig 3.  Schematic of mass transport and resistance-in-series in membrane contactor

은 일정하다는 가정하에 Graetz-Lévêque (Lévêque, 

1928)의 식을 사용하였다(식.3).

  
 (3)

여기서 di는 중공사의 내경, v는 유체의 선속도, D는 유체의 

확산계수를 나타낸다. 

  Sh number를 바탕으로 식(4), 식(5)와 같이 shell side

와 tube side의 individual mass transfer coefficient (kl, 

kg)를 유도하였다. 막 공극에서의 물질전달의 경우 Prasad 

와 Sirkar (1988)의 식을 사용하였다(식.6).

   ×



× ×


× 





(4)

     ×



× ×


× 



  × 

 




(5)

      (6)

여기서, ε는 멤브레인의 porosity, τ는 멤브레인 pore의 

tortuosity를 나타낸다.

  Overall mass transfer coefficient는 위의 식들을 이용

하여 계산하였으며 이를 수학적 모델에 적용하였다.

  Fig. 4는 중공사막 접촉기내에서의 유체흐름과 물질전달

을 나타낸 그림이다. Fig. 4와 같이 중공사막 접촉기의 길이

방향을 수평좌표로 표현하였을 때 임의의 미소구간 구간(x

∼x+Δx)을 설정하여 이 미소구간에 대한 mass balance

를 적용해보면 다음과 같이 표현할 수 있다(Atchariyawut

등, 2008).

(Rate of accumulation of mass of NH3 in the system) 

= (Mass flow of the NH3 into the system) - (Mass 

flow of the NH3 out of the system) + (Rate of mass 

transfer of NH3 into the system)                   (7)

따라서 액체상에 포함되어 있는 암모니아의 mass balance

는 식(8)과 같다.





    

  (8)

여기서 ΔV는 미소 체적(m
3
), C는 암모니아성 질소의 총 

농도(mol/L), a는 단위면적당 접촉면적(m
2
/m

3
), Cl

*
는 헨

리의 법칙에 의한 액체상의 평형농도(mol/L), Ql은 액체의 

유량(m
3
/s)을 나타낸다.

  위의 식들을 이용하여 수학적 해석을 함에 있어서 모델의 

단순화와 해석상 편의를 위해 다음과 같은 가정을 적용 하

였다. 1) 액체의 흐름과 기체의 흐름은 서로 평행하며 방향

이 반대인 counter flow이다. 2) 암모니아의 물질전달은 

헨리의 법칙 의존하며 각 미소구간 내에서 평형을 이룬다. 

3) 액체상의 pH는 총 암모니아성 질소량과 첨가된 이온물

질에 의해서 결정된다. 4) 유체의 흐름은 laminar flow이며 

steady-state를 가정한다. 5) 유입되는 공기 중 암모니아 
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Fig.  4 Mass balance and Mass Transport of NH3(g) in 

Membrane Contactor

Fig.  5 Prediction of effluent concentration at low gas flux 

using mathematical model (Model 1: considering the 

concentration of free ammonia; Model 2: application of 

total ammonia concentration)

농도는 0이다. 따라서 식(8)의 좌항은 0이 된다. 여기에 

boundary condition을 적용하여 식(9)를 유도하였으며 

Model 2의 대표식으로 사용 하였다.

  



 



′ 






′

′


×′ ′ 

 (9)

여기서 R'은 stripping factor의 역수형태로 Ql/QgHi (무차

원)이며, L은 멤브레인의 총 길이(m), CT,N는 초기 유입하

는 용액내의 총 암모니아성 질소의 농도(mol/L), C는 x 지

점에서의 수용액중 암모니아성 질소의 총 농도(mol/L) 이

다. Model 1은 식(9)에 수용액 중 유리 암모니아만 탈기되

며 이 양은 수용액내 총 암모니아성 질소의 감소량과 같다

는 가정을 적용하여 도출하였다(식.10). 




 







′ 






′

′


×′ ′ 

  (10)

여기서, CNH3는 x 지점에서의 수용액 중 유리암모니아 농도

(mol/L) 이다.

3.2 모델 검증

  탈기 공정에서 제거율에 영향을 미치는 요인 중 하나가 

기액비(Qg/Ql)이다. 여기서 기액비란 gas flux와 liquid 

flux간 비를 말하며 기액비가 높을수록 큰 제거효율을 보이

지만 보다 경제적 운전을 위해서는 작은 기액비로의 운전이 

필요하다. 실험에 앞서 모델을 이용하여 작은 기액비의 경

우 모델의 유효성 검증 및 그 제거능을 파악해 보고자 하였

으며 그 결과는 Fig. 5와 같다.

  Fig. 5는 0.189 m
3
/m

2
-s (Qg=14,000 mL/min)이하

의 gas flux에서 기체 유량이 변할 때 배출되는 암모니아성 

질소 수용액의 농도를 모델을 이용하여 계산한 것이다. 총 

암모니아의 농도를 적용한 Model 2의 경우 gas flux가 증

가할수록 유출농도가 낮아지는 결과를 보였다. 그러나 유리

암모니아의 농도만을 고려한 Model 1은 기체유량 증가와

는 반(反)하여 유출농도가 증가하는 것을 보였다. 특히 gas 

flux가 0.08 m
3
/m

2
-s (Qg=6,000 mL/min)이하인 구간

에서는 0 mg/L의 농도를 보였다. 이는 모델에 최소 기액비

를 적용하지 않은 결과로 현재 사용한 모델의 경우 최소 0.2 

m
3
/m

2
-s 이상의 gas flux를 적용해야 탈기 운전이 가능하

며 이보다 작은 값은 기체상에서 액체상으로의 물질전달에 

의한 처리에 해당하는 운전 영역이다(Weber & Digiano, 

1996). 따라서 Fig. 5의 결과는 탈기 일어나는 기체유량의 

범위에 속하지 않으므로 위 구간은 고려대상 범위가 아니며 

본 모델은 0.202 m
3
/m

2
-s 이상의 gas flux에서 유효하다.

 Steady-state가 이루어지는 시간을 측정하기 위하여 

gas flux를 각각 0.202 m
3
/m

2
-s (Qg=15,000 mL/min), 

0.269 m
3
/m

2
-s (Qg=20,000 mL/min)로 고정시키고 시

간에 따른 농도변화를 측정하는 실험을 수행 하였다. Fig. 

6는 중공사막 접촉기의 유출구로부터 모의폐수가 나오기 

시작한 시간을 기준으로 45분간 샘플을 채취하여 암모니아

성 질소의 농도를 측정한 결과 값으로 약 5∼10분 이후부

터 농도가 안정해 지는 것을 알 수 있었다. 따라서 기체의 

유량에 따른 제거율 변화를 알아보기 위한 실험에서는 5분, 

10분, 15분의 샘플을 채취하여 그 평균값을 사용하였다.

  Fig. 7은 실험과 모델 간 암모니아 제거율을 비교한 그래

프이다. 모델의 유효영역을 고려하여 0.202 m
3
/m

2
-s 이상
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Fig.  6 Effluent concentration of ammonia with time Fig.  7 The Removal of ammonia with various gas flux (Model 

1: considering the concentration of free ammonia; 

Model 2: application of total ammonia concentration)

의 gas flux에서 실험을 수행하였다. 그 결과 0.202 

m
3
/m

2
-s의 gas flux에서는 Model 1, Model 2, 실험값에 

의한 제거율이 각각 65%, 66%, 62%로 나타났으며 0.323 

m
3
/m

2
-s의 gas flux에서는 편차가 증가하여 69%, 74%, 

65%의 결과를 보였다. Yang과 Cussler (1986)에 의하면 

본 모델에 사용한 shell-side 흐름에 대한 Sh number는 

Reynolds number가 커질수록 실제보다 크게 계산된다고 

하였다. 본 모델에서 Re값은 gas flux에 따라 변화하게 되

며 0.202m
3
/m

2
-s의 gas flux에서는 500의 Re를 갖고 

0.323m
3
/m

2
-s의 gas flux에서는 800의 Re값을 가지게 

된다. 따라서 gas flux 증가에 따라 발생하는 편차는 Re증

가에 의한 것으로 Yang과 Cussler의 연구와 부합한다. 또

한 각 모델을 비교해보았을 때 유리암모니아의 농도가 고려

된 모델인 Model 1의 값이 실험값과 보다 유사하게 나타났

다. 이화영등(2003)과 Liao등(1995)의 연구에서 pH에 

대한 고찰을 살펴보면, 총 암모니아성 질소의 농도가 같아

도 유리암모니아의 농도에 따라 그 제거율이 다르게 나타났

다. 이는 암모니아 탈기 시 영향을 받는 것은 유리암모니아

의 농도라는 것을 나타내며 본 연구에서 생성한 Model 1이 

Model 2 보다 더 정확한 모델임을 뒷받침 해준다. 또한 본 

연구결과와 더불어 유리 암모니아의 농도를 별도로 고려해 

주어야 보다 정확한 모델링이 가능함을 설명한다.

4. 결  론

  본 연구에서는 모델링을 수행하여 중공사막 접촉기를 이

용한 탈기 공정 시 암모니아 제거 효율을 예측해보고 실험

값과 비교 검토를 해 보았다. 또한 유리 암모니아의 농도를 

고려한 모델과 고려하지 않은 두 가지 모델을 만들어 보다 

적합한 모델을 찾고자 하였다.

1) Gas flux가 작을 때(≤0.2 m
3
/m

2
-s)는 이론상 흡수가 

일어나는 구간으로 이 모델의 적용범위가 아니며 이 보다 

큰 구간에서 유효하다. Re값이 커질수록 모델은 부정확해

지므로 본 연구는 Re<800 (gas flux=0.337 m
3
/m

2
-s)의 

범위에서 수행되었다.

2) Gas flux가 작을 때에는 실험값과 모델링사이의 차이가 

거의 없지만 flux가 증가할수록 그 차이역시 증가한다. 이

는 shell-side의 물질전달계수에서 사용된 do값은 

shell-side의 전체 단면적을 원형단면으로 환산하였을 때

의 환산지름으로 Reynolds number가 커질수록 Sh 

number의 오차가 커지기 때문이라 판단한다.

3) 유리암모니아의 농도를 고려한 모델 (Model 1)이 총 

암모니아성 질소의 농도만을 적용한 모델 (Model 2) 보다 

실험값과 가깝게 나타났다. 따라서 암모니아 탈기 모델링 

시 유리암모니아의 농도를 고려해 주어야 할 것이다.
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a Contact area per unit volume (m
2
/m

3
) v' Molecular diffusion volume (cm

3
/mole)

v Superficial velocity (m/s)C The total concentration of ammonia-N (mol/L)

vl Superficial velocity of liquid (m/s)
Cl

Concentration of ammonia-N at liquid phase 
(mol/L) vg Superficial velocity of gas (m/s)

Cg

Concentration of ammonia-N at gas phase 
(mol/L)

CNH3

Concentration of ammonia at liquid  phase 
(mol/L)

CT,N

Initial concentration of ammonia-N at liquid 
phase (mol/L)

Greek letters

α The fraction factor, dimensionless

Cl
* Liquid phase concentration in equilibrium with 

ammonia in gas phase (mol/L) ε Porosity of membrane contactor

μ Coefficient of viscosity (kg/m･s)d Diameter (m)

ρ Density (kg/m
3
)

di Inside diameter of membrane fiber (m)
τ Tortuosity of pores

do Hydraulic diameter of the shell side (m)
 Kinematic viscosity (m

2
/s)

D Diffusion coefficient (m
2
/s)

g
Kinematic viscosity of air including ammonia 
gas (m

2
/ss)

Dl

Ammonia diffusion coefficient in liquid phase 
(m

2
/s)

Dg

Ammonia diffusion coefficient in gas phase 
(m

2
/s)

Subscripts
Gz Graetz number, dimensionless

l Liquid phase
H Henry's constant (atm)

g Gas phase
Hi Henry's constant, dimensionless

m Membrane pores
K Overall mass transfer coefficient (m/s)

Km

Mass transfer coefficient in the membrane 
pores (m/s)

Kl Mass transfer coefficient in the tube side (m/s)

Kg Mass transfer coefficient in the shell side (m/s)
Superscripts

Ka The ionization constants, dimensionless
* Equilibrium state

l Membrane wall thickness (m)

L Length of membrane contactor (m)

M Molecular weight (g/mole)

N Molar flux (mol/dm
3
*sec)

P Atmospheric pressure (atm)

Q Volumetric flow rate (m
3
/s)

Ql Liquid flow rate at equilibrium condition (m
3
/s)

Qg Gas flow rate at equilibrium condition (m
3
/s)

R Gas constant, 1.987 kcal/kmole

R' Reverse of stripping factor, dimensionless

Re Reynolds number, dimensionless

Sc Schmidt number, dimensionless

Sh Sherwood number, dimensionless

T Kelvin temperature (K)

Nomenclature
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