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Abstract Experimental mass transfer data, which were obtained for the CO2-water slug flows in vertical tubes with 2, 5,
and 8mm diameters, were analyzed in comparison with the penetration theory. It was found that a penetration model with 
molecular diffusion coefficient cannot predict the experimental data accurately. An effective diffusion coefficient, which 
considers enhancement effect of interfacial waves, was suggested to improve prediction. Another empirical factor was also
suggested to consider the effect of non-uniform interface velocity. A  modified penetration model was found to be capable
of predicting the experimental data reasonably well.
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기호설명

a : 단위체적당 표면적 [m2/m3]
c : 농도 [kg/m3]
d : 관경 [m]
D : 분자확산계수 [m2/s]
Deff : 유효확산계수 [m2/s]
Eo : Eőtvős 수, ρgd2/σ [-]
g : 중력가속도 [m/s2]
kl : 물질전달계수 [m/s]
L : 길이 [m]
r : 반경방향 좌표 [m]
Re : Reynolds 수 [-]
Sh : Sherwood 수 [-]
t : 시간 [s]
u, V : 국부, 평균속도 [m/s]
x : 유동방향 좌표 [m]
y : 유동방향에 수직 좌표 [m]

그리스 문자

δ : 두께 [m]

ε : 기공률 [-]
ν : 동점성계수 [m2/s]
ρ : 밀도 [kg/m3]
σ : 표면장력 [Pa․m]

하첨자

b : 기포 

f : 액막

g : 기체

l : 액체 

s : 겉보기 속도 또는 액상 슬러그

UC : 단위 셀(Unit cell)

1. 서  론

많은 기-액 반응 또는 상변화과정이 슬러그 유동 영

역에서 일어나기 때문에 화공, 냉동 등의 다양한 분야

에서 슬러그 유동의 열 및 물질전달에 관한 많은 이론 

및 실험 연구들이 수행되어왔다. 과거에는 주로 마크

로(cm) 스케일의 유동에 대한 연구가 주를 이루었으나 

최근에는 작고 정밀한 기기의 개발을 위한 메소(mm) 
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 Fig. 1  Concentration profiles in gas-absorbing falling 
film flow.

또는 마이크로(μm) 스케일을 대상으로 한 연구가 늘고 

있다. 이 과정에서 마크로와 마이크로 스케일 연구들 

간의 괴리, 작은 스케일 이상유동 데이터의 부족 등 

추가적인 연구의 필요성이 부각되었다.(1,2) 이와 관련

하여 Lee and Kim(3)
과 Kye and Kim(4)

은 밀리미터 스케

일의 수직 기-액 슬러그 유동에 관한 일련의 연구 결

과를 보고한 바 있다. Lee and Kim(3)
은 직경 2, 5, 8 

mm의 세 가지 수직관을 흐르는 이산화탄소-물 슬러그 

유동에 대해 겉보기속도 Vls = 0.06~0.18 m/s, Vgs = 
0.1~ 0.35 m/s의 범위에서 이산화탄소의 흡수율을 측정

하고 대수평균농도차를 이용하여 체적물질전달계수를 

구하였다. 체적물질전달계수는 일정 Vls조건의 경우 모

든 관경에서 겉보기 속도비(Vgs/Vls)에 선형적으로 비례

하여 증가하는 경향을 보인 반면 Vls의 영향은 관경에 

따라 달라 5와 8 mm관에서는 유사한 경향을 보였지만 

2 mm관에서는 매우 다른 경향을 보였다고 하였다. 또 

Kye and Kim(4)
은 동일한 실험 장치와 조건에서 기포

속도, 기포길이, 액막의 두께 등 슬러그 유동의 유동특

성을 관측하여 보고하였다. 본 연구에서는 Lee and 
Kim(3)

의 결과를 Higbie(5)
의 침투이론(penetration theory)

과 비교, 해석하려 한다. 주지하다시피 침투이론은 많

은 연구
(6-9)

에서 기-액 물질전달 현상을 해석하는데 빈

번하게 사용되어왔다. 침투이론을 슬러그 유동에 적용

하기 위해서는 기포의 속도, 길이 등 유동특성 정보가 

필요한데 본 연구에서는 Lee and Kim(3)
과 동일한 실험 

장치에서 유동특성을 관측한 Kye and Kim(4)
의 결과를 

사용하였다. 본 연구를 통해 직경 2~8 mm 범위의 수직

관을 흐르는 슬러그 유동의 물질전달 특성을 더 잘 이

해하고 또 유사한 스케일의 기-액 반응기 또는 열교환

기의 개발에 필요한 기초 모델을 개발하고자 하였다.
 

2. 해석모델

2.1 이론적 배경

기-액 슬러그 유동에서 물질은 기포와 그를 둘러싼 

액상 사이의 경계면을 통해 전달되며 Lee and Kim(3)
에

서처럼 기상이 순수 물질인 경우 그 전달저항 또는 

물질전달계수는 액상 경계면에서의 농도구배에 의해 

결정된다. 이론적으로는 액상의 미소 제어체적에 대

한 물질 보존 방정식을 풀어 이 농도구배를 구할 수 

있다. 
Fig. 1은 가스를 흡수하는 유하액막 내부의 농도분

포를 개략적으로 나타낸 그림이다. 액상 미소체적의 

물질보존 방정식을 쓰면 다음과 같다. 






     (1)

여기서 c는 가스성분 농도, u는 액상의 국부속도, D
는 분자확산계수를 나타낸다. 한편 경계조건은 다음과 

같이 주어진다. 

               
      
      
      

(2)

여기서 c0와 c*
는 각각 액상 입구에서의 농도와 계면

에서의 평형농도를 나타내고 δf는 액막의 두께를 의미

한다. 한편 u는 완전발달한 층류를 가정하면 다음과 

같이 쓸 수 있다. 

 
      (3)

여기서 η = y/δf이고 umax는 계면의 속도이다. 

식(1)의 엄밀해는 일찍이 Johnstone and Pigford(10)
가 

급수해의 형태로 발표한 바 있고 Brauer(11)
는 엄밀해에 

의해 주어지는 Sherwood 수에 대해 다음의 근사적 표

현을 제시하였다. 


  


      (4)

여기서 Fo는 다음과 같이 정의된다.

 




            (5)
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Table 1  Parameters in Eq.(12)
d

(mm)
C
(-)

m
(-)

n
(-)

8 0.658 0.40 0.24
5 25.2 -0.06 0.08

*2.2 3.803 0.66 0.33
*Actual diameter of 2mm tube.

식(4)를 사용하기 위해서는 정확한 액막의 두께를 알

아야 하는 어려움 등이 있기 때문에 실험결과와 비교

할 때 짧은 액막(또는 짧은 접촉시간)의 경우에는 침

투이론이 더 많이 쓰인다. 가스성분의 확산속도가 느

릴 경우에는 그 확산영역이 계면에 가까운 매우 좁은 

영역에 국한되므로 첫째, 식(1)에서 u = umax로 근사하

고 둘째, 식(2)의 마지막 조건을 “y = ∞ : c = c0”로 대

체할 수 있고 이 경우 침투이론을 사용할 수 있다고 

알려져 있다.(12) Fig. 1에서 농도장은 크게 두 영역으로 

나눌 수 있다. x < xf인 구간은 확산영역의 두께인 δ가 

δf에 접근하면서 농도 프로필이 발달하는 입구영역이

며 x > xf인 구간은 완전발달 구간이다. 두 영역 중 침

투이론을 적용할 수 있는 입구영역 즉, x < xf 구간에

서 평균 물질전달계수는 침투이론에 따라 다음과 같이 

근사할 수 있다.

  




             (6)

여기서 노출시간 texp는 액막 표면이 가스에 노출된 

시간을 의미하며 유하액막의 경우 다음과 같이 정의된다. 

                   


(7)

전술하였듯이 식(6)은 접촉시간이 짧은 경우 정확하

다고 알려져 있으므로 본 연구에서는 기포의 길이가 

짧고 기포속도가 클수록 정확하다. 식(6)은 보통 다음

과 같이 정의되는 Fo수를 기준으로 적용여부를 판단

한다.(13)

 








(8)

식(8)의 Fo수는 접촉시간 texp와(= Lb/(Vb+umax)) 액막

이 포화상태에 도달하는데 걸리는 최단시간 tsat(= δf
2/D)

의 비율로서 Fo < 0.1일 때 식(6)이 정확하다고 알려져 

있다.(8)

Kye and Kim(4)
이 측정한 기포길이(8 mm : Lb = 7 d~ 

13 d, 5 mm : Lb = 14 d~27 d, 2 mm : Lb = 120 d~290 d), 
기포속도 및 부록에 정리한 방법으로 계산한 액막두께 

δf를 사용하여 계산하면 Fo수는 Lee and Kim(3)
의 결과

에서 8 mm 결과의 경우 Fo = 0.012~0.013, 5 mm의 경

우 Fo = 0.01~0.016, 2 mm의 경우 Fo = 0.07~0.1의 범위

에 있다. 따라서 침투이론 적용 조건의 한계인 Fo = 0.1
에 근접해있는 2 mm 결과를 제외하면 식(6)의 오차는 

무시할 수 있을 정도로 작다고 판단된다. 식(6)의 오차

에 대해서는 아래에 다시 언급하도록 하겠다. 

2.2 슬러그 유동을 위한 침투모델

기-액 슬러그 유동에서에는 기포와 벽면 사이의 액막

이 물질전달에 지배적인 영향을 미친다고 알려져 있다.(8,9)

직경 1~3 mm의 원 및 사각관에서 산소-물 슬러그 

유동의 체적물질전달계수를 측정한 Vandu et al.(8)
은 

침투이론에 근거한 아래의 식이 실험결과를 잘 설명한

다고 보고하였다. 

  






        (9)

여기서 ε은 기공률을 나타내고 4ε/d항은 단위체적당 

기포 표면적 a를 의미한다. 한편 texp는 다음과 같이 쓸 

수 있다. 

 

              (10)

식(10)의 분모(Vb+umax)는 계면에 대한 기포의 상대

속도이며 Lf는 액막의 길이이므로 texp는 액막이 기포

와 접촉하는 시간을 의미한다. 
Vandu et al.(8)

은 액막의 두께가 얇아 그 영향을 무시

할 수 있다고 가정하고 식(10)에서 Lf = ε×LUC, umax = 
0으로 근사하였다. 하지만 Kye and Kim(4)

에 따르면 액

막 두께는 특히 8 mm관에서 무시할 수 없을 정도로 두

껍기 때문에 본 연구에서는 Lf = Lb로 놓고 umax의 영향

도 고려하였다. 슬러그 유동에서 기공률이 ε = Vgs/Vb

로 주어짐을 고려하여 식(9)을 다시 쓰면 다음과 같다. 

  ×

 




 
      (11)

식(11)을 계산하기 위해서는 Lb, Vb 및 umax를 알아야 

한다. 본 연구에서 Lb와 Vb는 Kye and Kim(4)
에서 제시

한 경험식을 사용하였는데 Lb는 Table 1의 계수와 함

께 다음과 같이 주어졌다. 




×


 



       (12)
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Fig. 2  Experimental data(3) and Eq.(11).

여기서 Re수는 Rel = ρlVlsd/μl로 정의된다. 한편 Vb

는 실험결과와 잘 일치한다고 보고된 아래의 경험식을 

사용하였다. 

  
 




   (13)

마지막으로 umax는 원관 내벽을 타고 흐르는 층류 

유하액막의 속도분포와 기포 주변의 체적보존 방정식

을 사용하여 계산하였다. 자세한 내용은 부록을 참조

하기 바란다. 

3. 결과 및 고찰

3.1 표면파동의 영향

Fig. 2에 Lee and Kim(3)
의 실험결과( 0.07 m/s < Vls 

< 0.18 m/s, 0.1 m/s < Vgs < 0.35 m/s)와 식(11)을  비교

하였다. 2 mm의 경우 Vls = 0.14 m/s를 기준으로 그보

다 작은 액상 유량에서 얻은 결과는 △, 큰 유량에서 

얻은 결과는 ▲로 표시하였다. 그림에서 두 결과의 차

이가 매우 큰 것을 볼 수 있는데 이는 ▲로 표시한 결

과가 슬러그 유동 영역을 벗어나 측정되었기 때문일 

가능성이 크다. 
Kye and Kim(4)

의 가시화 실험연구에 따르면 2 mm관

의 경우 Vls > 0.14 m/s의 조건에서는 첫째, 기포속도가 

잘 알려진 슬러그 유동의 기포속도 모델에 비해 매우 

크게 측정되었으며 둘째, 기포길이가 시험부의 길이

(직관부 350 mm)보다 더 길게 측정되었다고 하였다. 

저자들은 시험부보다 기포길이가 더 길어지면서 유동

패턴이 환상유동에 가까워졌고 따라서 기포속도가 크

게 측정되었다고 하였다. 본 연구에서는 같은 이유로 

Fig. 2에서 ▲로 표시한 결과값이 다르게 나타난다고 

판단하고 아래에서는 2 mm의 결과 중 △(Vls < 0.14 m/s)
로 표시한 결과만을 고려하였다.

Fig. 2에서 볼 수 있듯이 8 mm관 실험결과는 식(11)
에 비해 평균 2배(표준편차 21%), 5 mm의 경우에는 

평균 1.2배(7%), 2 mm는 0.5배(31%) 크게 나타났다. 그
림의 결과를 종합해 보면 식(11)의 예측값이 각 관경

의 실험결과들에 대해 보여주는 선형성이 좋은 편이므

로 일관성은 있으나 관경에 따라 예측값의 상대오차가 

크게 달라지므로 관경의 영향을 완전하게 고려하지 못

한다고 말할 수 있다. 식(11)에서 관경과 관련하여 Fig. 
2에서와 같은 수준의 오차를 야기할 수 있는 인자로서 

우선 확산계수 D에 대해 생각해 볼 필요가 있다. 
Higbie(5)

의 침투이론은 애초에 정지해 있는 액상의 

계면에서 일어나는 가스 흡수 현상에 대한 것이므로 

분자확산(molecular diffusion)만 고려하였다. 따라서 식

(11)은 층류(laminar)에만 적용할 수 있으며 계면에 교란

이 있는 파동-층류(wavy-laminar) 또는 난류(turbulent) 
액막에 대해서는 적용할 수 없다. 액막의 두께가 증가

하면 계면에 파동이 발생하여 물질전달이 활발해지는

데 이는 분자확산 현상으로는 설명할 수 없으며 이 때

문에 Fig. 2에서 식(11)의 상대오차가 관경에 크게 의

존하는 모습을 보였을 가능성이 있다.
Yoshimura et al.(14)

은 유하액막의 물질전달 특성에 

대한 파동의 영향을 관찰한 결과 Ref수가 증가하면서 

자연적으로 발생하는 표면파동이 물질전달을 촉진시

켜 Fig. 3과 같이 Sh수가 증가한다고 하였다. Fig. 3에
는 실측 Sh수(Shexp)와 식(1)의 엄밀해로 계산한 Sh수
(Sho)의 비를 Ref수에 대해 도시하였는데 Yoshimura et 
al.(14)

의 실측값(○)과 Yie and Chen(15)
의 경험식으로부

터 계산한 값(-)을 참고로 함께 나타내었다. 두 경우 

모두 Ref > 60인 영역에서 Ref수가 증가하면서 실측 

Sh수가 층류이론의 예측값에 비해 크게 증가하는데 

이는 Ref수에 비례하여 증가하는 표면파동에 의해 물

질전달이 촉진되기 때문이다
(14). Fig. 3에서 Yoshimura 

et al.(14)
과 Yie and Chen(15)

의 결과가 일치하지 않는 가

장 큰 이유는 측정한 액막 길이의 차이 때문이다(Sho는 
길이의 함수이며 Yoshimura et al.(14)

은 길이 240 mm의 

평판(폭 205 mm), Yie and Chen(15)
은 길이 2,120 mm

의 원관(외경 27.2 mm)에서 측정하였음에 유의하기 

바란다). Fig. 3의 물질전달 촉진효과는 다음과 같이 

‘유효확산계수’의 개념을 도입하여 층류모델에 반영

하였다. 
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Fig. 5  Experimental data(3) and Eq.(16).

본 연구에서는 식(4)에 분자확산계수 D 대신에 유효

확산계수 Deff를 사용하였을 때 Fig. 3의 물질전달계수

(kl,exp)를 예측하도록 다음과 같이 정의하였다. 

 

 








 


    (14)

Fig. 3의 물질전달계수에 대해 식(14)을 만족하는 Deff

를 수치적 방법으로 구해 Fig. 4에 Deff/D의 값을 도시

하였다. 그림에서 Deff/D는 Ref수에 따라 거의 선형적으

로 증가하는데 Fig. 3과 비교하여 Yoshimura et al.(14)
과 

Yie and Chen(15)
의 두 결과가 유사한 것을 볼 수 있다. 

Ref = 124에서 Yoshimura et al.(14)
의 Deff/D는 = 2.32, 

Yie and Chen(15)
의 Deff/D는 = 1.95로 약 19%의 최대오

차가 있다. 이 정도의 오차는 Fig. 2의 결과를 해석하

는데 큰 차이를 만들지 못하며 본 연구에서는 Fig. 3에
서 Yie and Chen(15)

의 결과를 선택하여 다음 같이 Deff

를 정의하였다. 

  

 

     

     
(15)

식(15)의 Deff를 사용하면 층류모델로 파동-층류(wavy- 
laminar) 영역의 실험결과를 예측할 수 있으므로 편리

하다. 즉, 단순히 식(11)에서 D대신 Deff를 사용하여 표

면파동의 영향을 고려할 수 있으므로 다른 파동 액막

(wavy film) 모델(예를 들어 표면파동의 파장과 속도를 

알아야 하는 Yoshimura et al.(14)
의 ‘이중 경계층 모델’ 

등)에 비해 매우 단순하다. 단, 식(14)가 특정 실험결과

에 의존하기 때문에 실험 대상 및 조건의 차이 등 에 

따른, 현재로서는 그 크기를 알 수 없는 오차가 존재

함에 유의하기 바란다. 
Deff를 고려하여 식(11)을 수정하면 다음과 같이 쓸 

수 있다.  

              





× (16)

부록에 정리한 방법으로 Lee and Kim(3)
의 실험조건에 

해당하는 Ref를 구하면 8 mm의 경우 Ref = 342~400, 5 
mm는 Ref = 70~93, 2 mm는 Ref = 19~25의 범위에 있

으므로 식(16)은 식(11)에 비해 8 mm의 경우 2.3~2.1
배, 5 mm의 경우 11.2~1.1배 더 큰 물질전달계수를 예

측하며 2 mm의 경우는 동일한 결과를 예측한다. Fig. 
5에 식(16)과 Lee and Kim(3)

의 실험결과를 비교하였다.
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Fig. 6  Schematic diagram of the wetted column in Vivian
and Peaceman.(16)

Fig. 5와 Fig. 2를 비교해보면 5 mm와 8 mm에 대한 

예측이 크게 개선된 것을 알 수 있다. 그림의 모든 결

과에 대한 실험결과와 예측치의 비율 즉, (kla)exp/(kla)eq

의 평균은 0.9, 표준편차는 약 33%로 나타났다. 각 관

경에 대해서는 8 mm의 경우 평균 0.88, 표준편차 18%
이며, 5 mm는 각각 0.98와 7%, 2 mm는 0.48과 17%이

다. 전반적으로 실험결과가 예측값에 비해 작고 특히 2 
mm 결과에 대한 예측 오차가 큰 점에 주목하기 바란

다. 8 mm와 5 mm의 경우 예측값의 오차는 Lee and 
Kim(1)

의 측정오차 범위(최대오차 50%, 평균오차 25%)
에 들지만 2 mm의 경우는 그 범위를 벗어난다. 전술하

였듯이 2 mm관의 실험조건에서 Fo수가 0.1에 가깝기 

때문에 다른 결과에 비해 침투이론의 정확성은 낮다. 
그러나 2 mm 결과에 대해 침투이론 즉, 식(6)의 kl대신 

엄밀해 즉, 식(4)로 구한 kl을 써도 유사한 결과를 얻기 

때문에 침투이론 자체의 오차가 원인은 아닌 것으로 

판단된다. 따라서 첫째, 2 mm 결과의 측정오차가 예상

보다 컸거나 둘째, 식(16)이 고려하지 못한 다른 변수

가 존재할 가능성이 있다. 물론 두 원인이 모두 가능하

지만 우선 아래에서는 식(16)이 고려하지 않는 변수 중 

하나에 대해 논의하도록 하겠다. 

3.2 비균일 유속의 영향

식(11)에서는 기-상 경계면 전체에서 액상의 유속이 

umax로 일정하다는 전제하에 접촉시간을 추정하였다. 
그러나 실제로는 기포의 선단과 후단에 가까운 영역에

서 액상의 감속과 가속영역이 존재하기 때문에 실제 

접촉시간은 식(11)에서 추정한 것보다 길고 따라서 식

(11)은 물질전달계수를 실제보다 크게 예측하는 경향

이 있다. 유사한 문제가 습식벽탑(wetted column)에서

도 존재한다. 보통 유하액막식 습식벽탑에서 액상은 

중력에 의해 상부의 분배기(distributor)를 통해 벽면을 

따라 얇은 액막의 형태로 공급되고 하부에서는 회수기

(collector)를 통해 회수된다. 이때 분배기에 가까운 입

구영역과 회수기를 포함한 출구영역에서 액상의 유속

과 중간 영역에서의 유속이 다르기 때문에 전 영역에

서 유속이 일정함을 가정하면 물질전달계수가 크게 예

측된다고 알려져 있다. Vivian and Peaceman(16)
은 Fig. 

6에 도시한 형태의 직경 29 mm, 길이 18~43 mm의 유

리 벽탑에서 물-이산화탄소를 사용하여 물질전달계수

를 측정하고 침투이론의 예측값과 비교하여 이 같은 

사실을 확인하였다. 저자들은 물의 유량을 7~100 g/ms 
(20oC 기준 Ref = 28~400)의 범위에서 변화시켰으며 기

체의 유속을 충분히 느리게 제한하여 액막 표면에 교

란(ripple)이 발생하지 않도록 함으로써 측정결과에는 

입․출구영역의 효과만 나타나도록 하였다. 실험결과 

물질전달계수는 분배기의 각도(Fig. 6에서 θ) 등에 둔

감하며 그 크기가 침투이론의 예측값에 비해 10~30% 
정도 작음을 확인하고 실험결과로부터 측정값(kl,exp)과 

침투이론의 예측값(kl,thoery)의 차이를 다음과 같이 보고

하였다. 




 





       (17)

이들은 그 원인이 입구와 출구영역에서의 유속이 

완전발달한 층류 액막의 유속과 다르기 때문인 것으로 

생각하였다. 식(17)에 따르면 Ref수가 클수록 침투이론

의 오차가 작아지는데 저자들은 이에 대해 Ref수가 충

분히 크면 입․출구영역과 중간 영역에서의 계면속도

가 유사해지기 때문으로 설명하였다. 
Vivian and Peaceman(16)

의 연구는 습식벽탑뿐 아니라 

슬러그 유동의 물질전달 특성을 이해하는데 도움이 될 

수 있다. 일정 계면속도를 가정하는 층류모델의 예측과 
실제 측정값과의 차이에 대해서는 슬러그 유동을 연구

한 기존 논문에서도 종종 보고된 바 있다. Irandoust et 
al.(17)

은 길이 600 mm의 직경 1.5와 2 mm 관에서 물, 
에탄올 및 에틸렌글리콜의 산소 흡수율을 측정하여 구

한 물질전달계수의 크기가 식(1)의 근사해로 구한 값에 
비해 약 30% 작음을 확인하고 그 원인으로 작동유체

의 오염과 기포 후단에서의 불완전한 혼합(incomplete 
mixing)의 가능성을 의심하였다. Roudet et al.(18)

은 2× 
2 mm2

의 사각단면을 갖는 길이 240 mm의 직선 및 사행

(meandering)관로에서 물의 산소 흡수율을 측정한 결과 

물질전달계수가 침투이론의 예측보다 약 50% 작음을 

확인하고 기포의 선단부와 중간에서 확산(접촉)시간이 

다르기 때문에 일정 계면속도를 가정하는 침투모델에 

수정이 필요함을 주장하였다. 작동유체 오염, 불완전 

혼합, 비균일 유속 모두 물질전달계수가 작게 측정되
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Fig. 7  Experimental data(3) and Eq.(18).

는 원인이 될 수 있다. Irandoust et al.(17)
은 작동유체가 

오염되면 계면에 축적된 이물질이 표면장력을 증가시

키고 계면의 상대 속도가 느려져 접촉시간이 늘어나므

로 물질전달계수가 작아지고 기포 후단에서 액상유체

가 불완전하게 혼합되면 뒤따르는 기포와 접촉하는 액

상 내부에 농도의 성층현상(stratification)이 발생하기 때

문에 물질전달계수가 작게 측정된다고 하였다. 
또 Esteves and De Carvalho(19)

도 완전발달한 층류 액

막의 계면 속도로 접촉시간을 근사한 슬러그 유동의 

침투모델은 액상유체가 물일 경우 물질전달계수를 크

게 예측한다는 사실을 보인 바 있다. 정확히 어떤 원인

으로 Fig. 5에서 실험결과가 식(16)의 예측에 비해 전반

적으로 작게 나타나는지 알 수는 없다. 다만 식(17)을 

고려하여 실험결과와 예측값이 더 잘 일치한다면 비균

일 유속의 영향이 있다고 판단할 수 있을 것이다. 식
(17)은 Lee and Kim(3)

의 물질전달계수가 침투이론의 예

측과 비교하여 8 mm(Ref = 342~400)의 경우 11~12%, 5 
mm(Ref = 70~93)의 경우 19~21%, 2 mm(Ref = 19~25)
의 경우 26~27% 정도 작을 것으로 예측한다. 식(17)을 

고려하여 식(16)을 다음과 같이 수정할 수 있다. 

 









×     (18)

Fig. 7에 식(18)과 Lee and Kim(3)
의 실험결과를 비교

하였다. 그림의 모든 결과에 대해 (kla)exp/(kla)eq의 평균

은 1, 표준편차는 약 30%로 나타났으며 각 관경에 대

해서는 8 mm의 경우 평균 0.99, 표준편차 20%이며, 5 
mm는 각각 1.22와 9%, 2 mm는 각각 0.65과 24%이다. 
Fig. 5의 식(16)과 비교하여 Fig. 7에서 식(18)이 실험결

과와 조금 더 잘 일치하는데 이는 전술한 바와 같이 

일정 계면속도의 가정이 물질전달계수를 실제보다 크

게 예측하게 하는 원인이 될 수 있음을 보여준다. 대
부분의 결과가 식(18)의 ±30% 오차범위에 들지만 여

전히 2 mm 결과는 다른 관경에 비해 오차가 크다. 현
재로서는 측정오차를 포함하여 전술한 다른 원인들의 

기여도를 정확히 알기 어렵다. 다만 Lee and Kim(3)
의 

최대 측정오차가 50%로 상당히 큰 편이므로 측정오차

를 우선적으로 의심하는 것이 합당할 것이다. 

4. 결  론

본 연구에서는 직경 2, 5, 8 mm의 수직관을 흐르는 

슬러그 유동에서 측정한 물질전달계수를 침투이론모

델과 비교하여 해석하였다. 분자확산계수를 사용한 침

투모델의 예측오차는 관경에 따라 매우 크게 변하여 

관경의 영향을 고려하지 못하는 것으로 나타났다. 계
면에 발생하는 파동의 영향을 고려한 유효확산계수를 

사용한 침투이론 모델은 5 mm와 8 mm관의 결과를 유

사하게 예측하는 것으로 나타났다. 또한 계면을 따라 

발달하는 액막 유속의 비균일성을 고려하면 실험결과

와 예측값이 더 잘 일치하는 것으로 나타났다. 수정된 

침투이론 모델은 ±30% 오차범위에서 대부분의 실험결

과를 예측할 수 있었다. 2 mm관의 결과에 대한 오차

가 상대적으로 크게 나타났는데 측정오차가 그 주된 

원인으로 의심된다. 
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<부  록>

Fig. A1에 슬러그 유동의 특성 길이와 속도를 도시하였다. Brown(20)
은 액막의 평균속도를 구하기 위해 가스의 밀

도와 계면의 전단응력을 무시하고 액막내 속도 분포 u(r)을 다음과 같이 가정하였다. 
 

  

 









                                     (A1)

따라서 액막의 평균속도 Vf는 식(A1)으로부터 다음과 같이 주어진다. 

  

 



 









 

 


                                (A2)

한편 Fig. A1에 표시한 제어체적 CV1에 대해 체적보존 방정식을 쓰면 다음과 같다. 

 
                                     (A3)

식(A2)의 Vf를 식(A3)에 대입하여 ri를 구하면 액막 두께 δf와 Ref는 다음과 같이 주어진다.
 

                (A4)

 

      (A5)

마지막으로 ri를 식(A1)에 대입하여 umax = u(ri)를 계산할 수 있다. 
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Fig. A1  Characteristic dimensions and velocities in slug flow.


