
ANNA SZCZOTKA, AGNIESZKA G�SZCZAK, HANNA KOLARCZYK, RAFAŁ SARZY�SKI

STOPIE� ZATRZYMANIA GAZU W REAKTORACH AIRLIFT: 
STUDIA LITERATUROWE I EKSPERYMENTY  

Instytut In�ynierii Chemicznej PAN Gliwice, ul. Bałtycka 5, 44-100 Gliwice 

W pracy przedstawiono podstawowe typy reaktorów airlift oraz re�imy hydrodynamiczne, w jakich 
pracuj�. Omówiono wpływ takich czynników jak pr�dko�� gazu i cieczy, geometria reaktora oraz własno-
�ci fazy ciekłej na stopie� zatrzymania gazu. Zaprezentowane zostały równie� wyniki pomiarów tego 
parametru w reaktorze airlift z cyrkulacja wewn�trzn�. 

Basic types of airlift reactors are presented and hydrodynamic regimes of their operation are described. In-
fluence of some parameters (gas and liquid velocity, reactor geometry and liquid properties) on gas holdup in 
airlift reactor is discussed. Results of gas holdup measurements in internal loop reactor are presented. 

1. WPROWADZENIE 

Reaktory, w których prowadzone s� aerobowe procesy biologiczne, musz� speł-
nia� kilka zasadniczych warunków. Mianowicie powinny one zapewnia�: 

• odpowiedni� szybko�� transportu tlenu do fazy ciekłej, 
• odpowiedni� homogeniczno�� układu, przy jednoczesnym zastosowaniu nie-

wielkich sił �cinaj�cych, 
• odpowiednio długi czas przebywania. 
Wymienione wy�ej warunki cz�sto maj� sprzeczny charakter, np. wzrost szybko-

�ci transportu tlenu mo�emy osi�gn�� poprzez zwi�kszenie turbulentno�ci układu, 
jednak�e powoduje to wzrost sił �cinaj�cych, co mo�e doprowadzi� do zniszczenia 
delikatnych struktur komórkowych. Dlatego dobór odpowiedniego typu reaktora do 
danego procesu wymaga optymalnego zbalansowania wymienionych czynników.  

Wyró�ni� mo�emy trzy podstawowe typy reaktorów stosowanych w procesach 
biotechnologicznych z udziałem tlenu: reaktor zbiornikowy z mieszadłem, kolumna 
barbota�owa oraz reaktor airlift. 



Reaktory airlift posiadaj� wiele zalet w porównaniu z pozostałymi dwoma typami 
reaktorów. Dzi�ki mieszaniu za pomoc� strumienia gazu w reaktorach tych mamy 
znacznie bardziej jednorodny rozkład sił �cinaj�cych ni� w przypadku mieszania me-
chanicznego. Ponadto wyeliminowanie mieszadła zmniejsza ryzyko zaka�enia układu. 
Reaktory airlift charakteryzuj� si� stosunkowo niskim zu�yciem energii. Efektywno��
transportu tlenu, tj. ilo�� zaabsorbowanego tlenu na jednostk� zu�ytej energii 
i jednostk� czasu jest najwi�ksza spo�ród wymienionych wy�ej reaktorów [1]. 
W przypadku procesów, w których warto�� produktu jest niska, jak np. procesy 
oczyszczania �cieków, efektywno�� energetyczna jest bardzo istotnym czynnikiem 
wpływaj�cym na obni�enie kosztów operacyjnych. 

2. PRZEGL�D LITERATURY 

2.1. ROZWI�ZANIA KONSTRUKCYJNE REAKTORÓW AIRLIFT I RE	IMY 
HYDRODYNAMICZNE 

Podstawowe typy reaktorów airlift przedstawiono na rysunku 1. Zasadniczo reak-
tory te mo�emy podzieli� na dwie grupy: z cyrkulacj� wewn�trzn� (ang. internal loop 
reactors) i z cyrkulacj� zewn�trzn� (ang. external loop reactors). Reaktor z cyrkulacj�
wewn�trzn� to kolumna barbota�owa, w której umieszczono przegrod� w postaci 
płyty lub współ�rodkowej rury. Reaktor z cyrkulacj� zewn�trzn� składa si� z dwóch 
oddzielnych kolumn poł�czonych przez poziome sekcje w dolnej i górnej cz��ci reak-
tora. Poprzez napowietrzanie tylko jednej cz��ci powstaje gradient ci�nie� hydrosta-
tycznych w obu cz��ciach reaktora, który jest sił� nap�dow� cyrkulacji płynów 
mi�dzy tymi cz��ciami [2]. 
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Rys. 1. Rodzaje reaktorów airlift: a) z cyrkulacj� wewn�trzn� z przegrod� w postaci płyty, 
b) z cyrkulacj� wewn�trzn� z przegrod� w postaci rury, c) z cyrkulacj� zewn�trzn�  

Fig. 1. Types of airlift reactors: a) split-cylinder internal-loop, b) concentric draught-tube internal-loop, 
c) external-loop 



Generalnie, w ka�dym reaktorze airlift wyró�ni� mo�emy cztery strefy: stref�
wznoszenia, stref� opadania oraz separator (strefa odgazowania) i stref� przydenn�. 
W cz��ci napowietrzanej reaktora mamy tzw. stref� wznoszenia (ang. riser), gdzie gaz 
i ciecz płyn� współpr�dowo w gór�. W zale�no�ci od pr�dko�ci gazu, podobnie jak 
w kolumnach barbota�owych, mo�emy tu rozró�ni� re�im przepływu homogeniczne-
go, charakteryzuj�cy si� niewielkimi oddziaływaniami wzajemnymi pomi�dzy po-
szczególnymi p�cherzami gazu, w�skim rozkładem �rednicy p�cherzy i niewielk�
turbulentno�ci� układu oraz re�im przepływu heterogenicznego, w którym nast�puje 
koalescencja p�cherzy, w zwi�zku z czym mamy szerszy rozkład �rednicy p�cherzy, 
wi�ksza te� jest turbulentno�� układu. 

W strefie opadania cz��ciowo lub całkowicie odgazowana ciecz płynie w dół reak-
tora. W zale�no�ci od konstrukcji separatora, charakterystyki geometrycznej samego 
reaktora oraz od nat��enia przepływu gazu zasilaj�cego mo�emy mie� do czynienia 
z trzema obszarami pracy reaktora (rys.2). Mianowicie, wyró�niamy obszar całkowi-
tego odgazowania (gaz znajduje si� tylko w strefie wznoszenia), obszar przej�ciowy 
(gaz cz��ciowo wypełnia stref� opadania) oraz obszar cyrkulacji fazy gazowej [3, 4]. 
Reaktory z cyrkulacj� zewn�trzn� pracuj� zazwyczaj w obszarze całkowitego odga-
zowania. Konstrukcja tych aparatów powoduje, i� nagazowana ciecz musi pokona�
do�� długi odcinek mi�dzy stref� opadania i wznoszenia, co powoduje efektywne 
odgazowanie. W przypadku reaktorów z cyrkulacj� wewn�trzn� odcinek mi�dzy stre-
f� opadania i wznoszenia jest krótki (o ile nie wydłu�ymy drogi, któr� ciecz musi 
pokona� poprzez specjaln� konstrukcj� separatora) i dlatego przy odpowiednio du�ej 
pr�dko�ci cieczy cz��� p�cherzy mo�e zosta� porwana do strefy opadania. 
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Rys. 2. Hydrodynamiczne obszary pracy reaktora airlift: a) obszar całkowitego odgazowania,  
b) obszar przej�ciowy, c) obszar cyrkulacji gazu  

Fig. 2. Hydrodynamic regimes in an airlift reactor: a) complete degassing, b) transition regime, 
c) gas circulation regime 



Aby p�cherze gazu zostały porwane do strefy opadania, pr�dko�� cieczy w tej stre-
fie powinna by� równa lub wi�ksza ni� pr�dko�� swobodnego wznoszenia p�cherzy. 
Przy niskich nat��eniach przepływu gazu pr�dko�� cyrkulacji cieczy jest niewielka, 
prawie wszystkie p�cherze ulegaj� odgazowaniu i w strefie opadania płynie sama 
ciecz. Wzrost pr�dko�ci gazu powoduje wzrost pr�dko�ci cyrkulacji cieczy a� do mo-
mentu, gdy zaczyna ona porywa� do strefy opadania p�cherze, których pr�dko�� swo-
bodnego wznoszenia jest mniejsza od pr�dko�ci cieczy. Dalszy wzrost pr�dko�ci gazu 
powoduje stopniowe wypełnianie si� strefy opadania p�cherzykami gazu (wraz ze 
wzrostem nat��enia przepływu gazu obserwujemy przesuwanie si� frontu stacjonar-
nych p�cherzy w dół strefy opadania). Zwi�kszaj�c w dalszym ci�gu przepływ gazu 
dochodzimy do momentu, gdy p�cherze wypełniaj� cał� stref� opadania i gaz zaczyna 
cyrkulowa�. 

2.2. STOPIE� ZATRZYMANIA GAZU 

Stopie� zatrzymania gazu, tj. obj�to�ciowy udział gazu w dyspersji ciecz-gaz 
w reaktorze airlift jest podstawowym parametrem decyduj�cym o pracy tego reaktora. 

Ilo�� zatrzymanego gazu, w poł�czeniu z rozmiarem p�cherzy, wpływa na wiel-
ko�� powierzchni mi�dzyfazowej, a tym samym na obj�to�ciowy współczynnik wni-
kania masy kLa. Ró�nica mi�dzy ilo�ci� gazu zatrzymanego w strefie wznoszenia 
i strefie opadania decyduje o szybko�ci cyrkulacji cieczy. Stopie� zatrzymania gazu 
wpływa równie� na czas przebywania gazu w cieczy. 

Zatrzymanie gazu w strefie wznoszenia (εgr), w strefie opadania (εgd) oraz całkowi-
ty stopie� zatrzymania gazu w reaktorze (εg) powi�zane s� ze sob� nast�puj�c� zale�-
no�ci�: 
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Powy�sze równanie jest słuszne dla reaktorów o stałym przekroju strefy opadania 
i wznoszenia. 

Na wielko�� stopnia zatrzymania gazu wpływa przede wszystkim nat��enie prze-
pływu gazu, pr�dko�� cieczy, geometria reaktora (separator, dystrybutor gazu, stosu-
nek przekroju strefy opadania do strefy wznoszenia) oraz własno�ci fizykochemiczne 
cieczy. 

Wpływ pr�dko�ci gazu na stopie� zatrzymania uzale�niony jest od re�imu hydro-
dynamicznego, w jakim pracuje reaktor i jest on najsilniejszy dla przepływu homoge-
nicznego. W re�imie heterogenicznym wpływ pr�dko�ci gazu staje si� słabszy [5, 6]. 
Dla okre�lonej geometrii reaktora oraz układu ciecz-gaz korelacje umo�liwiaj�ce wy-
znaczenie stopnia zatrzymania gazu przybieraj� nast�puj�c� posta� [5, 6]: 

βαε grr u⋅=  (2) 



Współczynnik β zale�y od re�imu przepływu gazu: dla przepływu homogenicznego β
przybiera warto�ci z przedziału 0,7–1,2, za� dla przepływu przej�ciowego i heteroge-
nicznego mie�ci si� w zakresie 0,4–0,7. Współczynnik α natomiast opisuje wpływ 
geometrii reaktora oraz rodzaju cieczy [7]. 

Onken i Weiland [8] zaobserwowali silny wpływ pr�dko�ci cieczy na stopie� za-
trzymania gazu. Wraz ze wzrostem pr�dko�ci cieczy ilo�� gazu zatrzymanego 
w strefie wznoszenia maleje. Wynika to z efektu „przyspieszania” wznosz�cych si�
p�cherzy przez płyn�c� w tym samym kierunku ciecz. Odwrotny efekt jest obserwo-
wany w strefie opadania, gdzie wraz ze wzrostem pr�dko�ci cieczy ro�nie liczba po-
rywanych p�cherzy gazu. 

Wpływ geometrii reaktora na stopie� zatrzymania gazu cz�sto ujmowany jest za 
pomoc� stosunku Ad / Ar. Wraz ze wzrostem tego stosunku stopie� zatrzymania gazu 
maleje [9, 10]. Wzrost wielko�ci Ad / Ar oznacza bowiem ni�sze pr�dko�ci cieczy 
w strefie opadania lub wy�sze w strefie wznoszenia, a to w obu przypadkach skutkuje 
zmniejszeniem ilo�ci gazu zatrzymanego. 

Zale�no�� stopnia zatrzymania gazu od lepko�ci cieczy jest do�� zło�ona. Wraz ze 
wzrostem lepko�ci stopie� zatrzymania gazu pocz�tkowo ro�nie, a nast�pnie maleje. 
Wzrost lepko�ci fazy ciekłej do warto�ci ok. 3,7 cP powoduje zwi�kszenie ilo�ci gazu 
zatrzymanego, poniewa� w tym zakresie wi�ksza lepko�� cieczy zmniejsza pr�dko��
wznoszenia p�cherzy gazowych. Dalszy wzrost lepko�ci cieczy promuje jednak koale-
scencj� p�cherzy. Wi�ksze p�cherze wznosz� si� z wi�ksz� pr�dko�ci�, a zatem spada 
ilo�� gazu zatrzymanego [5]. 

Moraveji i wsp. [11] zauwa�yli, �e obni�enie napi�cia powierzchniowego poprzez 
dodatek �rodka powierzchniowo czynnego zwi�ksza stopie� zatrzymania gazu. 

Na obj�to�ciowy udział gazu w dyspersji ciecz-gaz ma równie� wpływ konstrukcja 
dystrybutora gazu [6] oraz separatora, która decyduje o stopniu odgazowania cieczy 
wpływaj�cej ze strefy wznoszenia, a tym samym o stopniu zatrzymania gazu w strefie 
opadania [12,13].  

Badacze [10, 14–16] cz�sto stwierdzaj�, �e stosunek stopnia zatrzymania gazu 
w strefie opadania i strefie wznoszenia jest wielko�ci� stał� i dla reaktorów z cyrkula-
cja wewn�trzn� bez separatora mie�ci si� w granicach 0,8–1. Jednak�e van Benthum 
i wsp. [3] zauwa�aj�, �e jest to tylko przybli�enie. Dokładniejsze badania wykazały, 
�e wraz ze wzrostem pr�dko�ci gazu stosunek ten ro�nie w obszarze przej�ciowym 
pracy reaktora, a nieco maleje w obszarze pełnej recyrkulacji gazu. 

W literaturze dost�pnych jest bardzo wiele korelacji pozwalaj�cych wyznaczy�
stopie� zatrzymania gazu w reaktorze (tabela 1). Niestety, korelacje te daj� dobre 
przybli�enie jedynie wtedy, gdy stosowane s� dla tego samego typu reaktora o zbli�o-
nej geometrii i takiej samej konstrukcji separatora oraz dla cieczy o zbli�onych wła-
sno�ciach fizykochemicznych. 



Tabela 1. Empiryczne korelacje umo�liwiaj�ce wyznaczenie stopnia zatrzymania gazu 
w reaktorach airlift 

Table 1. Empirical gas holdup correlations for airlift reactors 
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CW – reaktor z cyrkulacj� wewn�trzn�, CZ – reaktor z cyrkulacj� zewn�trzn�

3. EKSPERYMENTY 

W niniejszej pracy przedstawiono wyniki bada� stopnia zatrzymania gazu w reak-
torze airlift z cyrkulacj� wewn�trzn�. Eksperymenty te stanowi� pierwszy etap bada�
procesu biologicznego oczyszczania �cieków ze zwi�zków fenolowych. Schemat in-
stalacji wraz z reaktorem przedstawiono na rysunku 3. 

Do�wiadczenia prowadzono w reaktorze składaj�cym si� z dwóch koncentrycz-
nych rur wykonanych z prze
roczystego PCW. Wymiary rur wynosiły dr = 0,192 m 
i Hr = 2,05 m oraz dd = 0,134 m i Hd = 1,5 m odpowiednio dla rury zewn�trznej 
i wewn�trznej. Stosunek Ad / Ar wynosił 1,05. Rura cyrkulacyjna umieszczona była 
0,07 m od dna kolumny. Zgodnie z sugestiami Chisti [15], dystrybutor gazu zlokali-
zowany był tu� ponad doln� kraw�dzi� rury cyrkulacyjnej. Składał si� on z 12, wyko-
nanych z Tetraglasu, porowatych walców o wymiarach 0,026 m × 0,013 m. Walce 
rozmieszczone były równomiernie w przestrzeni pier�cieniowej pomi�dzy dwoma 
kolumnami. �rednica porów walca wynosiła d = 90 µm. 

Wszystkie pomiary wykonywano pod ci�nieniem atmosferycznym i w temperatu-
rze pokojowej, stosuj�c układ powietrze – woda. 

Powietrze pompowano za pomoc� spr��arki (1) do zbiornika (2), a stamt�d po-
przez osuszacz (3) i zawór redukcyjny do instalacji. Nat��enie przepływu powietrza 
regulowano za pomoc� masowego regulatora przepływu firmy Bronkhorst. 

Wysoko�� dyspersji gaz-ciecz we wszystkich eksperymentach wynosiła 1,62 m. 
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Rys. 3. Schemat instalacji do�wiadczalnej: 1 – spr��arka, 2 – zbiornik spr��onego powietrza,  
 3 – osuszacz, 4 – u-rurki, 5 – reaktor airlift  

Fig. 3. Experimental setup: 1 – air compressor, 2 – compressed air tank, 3 – dryer,  
4 – u-tube manometers, 5–airlift reactor 

Stopie� zatrzymania gazu w strefie wznoszenia i opadania wyznaczano za pomoc�
odwróconych u-rurek stosuj�c nast�puj�c� zale�no�� [15]: 
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W całym badanym zakresie pr�dko�ci gazu reaktor pracował w obszarze przej-
�ciowym, tzn. p�cherze powietrza cz��ciowo wypełniały stref� opadania, natomiast 
nie obserwowano pełnej recyrkulacji powietrza. W zale�no�ci od pr�dko�ci gazu front 
p�cherzy przesuwał si� od 0,12 m do 0,82 m poni�ej górnej kraw�dzi rury cyrkulacyj-
nej. W strefie wznoszenia obserwowano p�cherze o �rednicy d = 4–6 mm. Podobn�
wielko�� p�cherzy obserwowano w obszarze nagazowanym w rurze cyrkulacyjnej. 
Poni�ej frontu p�cherzy w strefie opadania widoczne były drobne pojedyncze p�che-
rzyki o �rednicy d = 1–3 mm, z których cz��� poruszała si� powoli w gór�, natomiast 
cz��� w�drowała w dół. Nale�y zauwa�y�, �e ze wzgl�du na fakt, i� stref� opadania 
stanowiła rura wewn�trzna, dokładna obserwacja p�cherzy w tej strefie mo�liwa była 
tylko przy niewielkich pr�dko�ciach gazu (ugr � 0,01 m
s-1). Przy wy�szych pr�dko-
�ciach gazu p�cherze w rurze cyrkulacyjnej były słabo widoczne. Mo�liwa była jedy-



nie obserwacja frontu p�cherzy oraz drobnych, pojedynczych p�cherzyków cyrkuluj�-
cych do strefy wznoszenia. Niemniej jednak wybrano tak� wła�nie konfiguracj� reak-
tora maj�c na uwadze przyszłe eksperymenty i mo�liwo�� zamontowania w strefie 
opadania mieszadła. 

Na rysunku 4 przedstawiono wyniki pomiarów stopnia zatrzymania gazu w strefie 
opadania i w strefie wznoszenia. Przepływ homogeniczny w strefie wznoszenia ob-
serwowano do pr�dko�ci gazu ugr = 0,07 m
s-1. Dalsze zwi�kszanie pr�dko�ci gazu 
prowadziło do koalescencji p�cherzy. Układ zaczynał wykazywa� znaczn� turbulent-
no��. Pr�dko��, przy której zaobserwowano zmian� charakteru przepływu pokrywa 
si� dobrze z pr�dko�ci�, przy której zmienia si� charakter zale�no�ci stopnia zatrzy-
mania gazu od pr�dko�ci gazu. Zmierzone warto�ci stopnia zatrzymania gazu w strefie 
opadania i w strefie wznoszenia dla re�imu przepływu homogenicznego skorelowano 
za pomoc� nast�puj�cych równa�:  

96,068,2 grgr u=ε  (4) 

014,043,2 −= grgd uε  (5) 
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Rys. 4. Stopie� zatrzymania gazu w strefie wznoszenia i opadania w zale�no�ci od pr�dko�ci gazu. 
_______ warto�ci wyznaczone z równania (4), --------- warto�ci wyznaczone z równania (5), 

pionowa linia przerywana oddziela re�im homogeniczny i heterogeniczny 
Fig. 4. Gas holdup in the riser and downcomer vs riser superficial gas velocity. 

_______ values calculated according to equation (4), --------- values calculated according to equation (5), 
vertical dotted line separates homogenic and heterogenic regime 

Na rysunku 5 przedstawiono zale�no�� stosunku grgd εε od pr�dko�ci gazu. Cha-

rakter tej zale�no�ci jest zgodny ze spostrze�eniami van Benthum i wsp. [3]. Nie jest 
to wielko�� stała, lecz ro�nie wraz ze wzrostem pr�dko�ci gazu. 
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Rys. 5. Stosunek stopnia zatrzymania gazu w strefie opadania i strefie wznoszenia  
w zale�no�ci od pr�dko�ci gazu w strefie wznoszenia  

Fig. 5. The ratio between downcomer and riser gas holdup as a function of riser superficial gas velocity 

WNIOSKI I PODSUMOWANIE 

Ze wzgl�du na skomplikowane powi�zania pomi�dzy poszczególnymi parametra-
mi reaktora airlift i jego budow� geometryczn� w literaturze brak jest uniwersalnej 
zale�no�ci pozwalaj�cej wyznaczy� stopie� zatrzymania gazu dla ró�nych reaktorów. 
Nale�y z du�� ostro�no�ci� stosowa� wyprowadzone przez innych autorów zale�no-
�ci. Zastosowanie dost�pnych korelacji jest ograniczone tylko do tego samego typu 
reaktora (o zbli�onej geometrii i tej samej konstrukcji separatora) oraz dla tych sa-
mych układów gaz-ciecz. 

OZNACZENIA - SYMBOLS 

A –  pole przekroju, m2

   crossectional area 
Ca –  st��enie alkoholu, kg
m-3

   alcohol concentration 
Cc –  st��enie celulozy, % 
   cellulose concentration 
Cs –  st��enie zwi�zku powierzchniowo czynnego, ppm 
   surfactant concentration 
d –  �rednica, m 
   diameter 



Ff –  współczynnik wypełnienia, 
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   filling factor 

Fr –  liczba Froudea, 
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   Froude number 
g –  przy�pieszenie ziemskie, m
s-2 

   acceleration due to gravity 
H –  wysoko��, m 
   height 
∆hM –  odczyt z u-rurki, mm 
   u-tube manometr reading 
k –  współczynnik konsystencji, Pa
sn

   flow consistency index 

Mo –  liczba Mortona, 
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   Morton number 
n –  charakterystyczny współczynnik płyni�cia
   flow behaviour index 
Qgr –  nat��enie przepływu gazu �wie�ego w strefie wznoszenia, cm3
s-1

   riser fresh gas flowrate 
Qgc –  nat��enie przepływu gazu cyrkuluj�cego, cm3
s-1

   circulating gas flowrate 
u –  pr�dko�� liczona na pusty przekrój, m
s-1

   superficial velocity 

t

gr
u  –  prawdziwa pr�dko�� gazu w strefie wznoszenia, 

r

cgrt

gr
A

QQ
u

+
= , cm
s-1 

   riser true gas velocity 

gr
u′  –  pr�dko�� gazu liczona na pusty przekrój w strefie wznoszenia, cm
s-1

   riser superficial gas velocity 
VL –  całkowita obj�to�� cieczy w reaktorze, m3 

   total liquid volume in the reactor  
VL,sep –  obj�to�� cieczy w separatorze, m3 

   liquid volume in the separator 
∆z –  odległo�� mi�dzy punktami pomiarowymi, mm 
   the distance between measurement points 
a –  odległo�� mi�dzy punktami pomiarowymi, mm 
   the distance between measurement points 

ε –  stopie� zatrzymania gazu  
   gas holdup 
ε’ –  stopie� zatrzymania gazu, %  
   gas holdup 
µap –  lepko�� pozorna cieczy, Pa
s  
   apparent viscosity 
µL –  lepko�� cieczy, cP  
   viscosity of liquid phase 



ρ –  g�sto��, kg
m-3  
   density 
σ –  napi�cie powierzchniowe, N
m-1  
   surface tension 

NDEKSY DOLNE I GÓRNE – SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS 

d –  dotyczy strefy opadania 
   denotes downcomer 
g –  dotyczy fazy gazowej 
   denotes gas phase 
L –  dotyczy fazy ciekłej 
   denotes liquid phase 
p –  dotyczy powietrza 
   denotes air 
r –  dotyczy strefy wznoszenia 
   denotes riser 
w –  dotyczy wody 
   denotes water 
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ANNA SZCZOTKA, AGNIESZKA G�SZCZAK, HANNA KOLARCZYK, RAFAŁ SARZY�SKI

GAS HOLDUP IN AIRLIFT REACTORS: LITERATURE STUDY AND MEASUREMENTS  

Airlift reactors are very convenient type of reactors for biological processes. Some attractive features 
of the airlift are good mixing capability to achieve homogenous distribution of oxygen and other nutri-
ents, low and uniformly distributed shear forces, low power consumption, high efficiency of oxygen 
transport and simple construction without moving part. 

One of the major hydrodynamics parameters of the airlift reactor is gas holdup. Its value in particular 
parts of the reactor or its total value notably affects other important parameters of the reactor operation as 
interfacial area, mass transfer coefficient, liquid circulation velocity, residence time of gas in the liquid 
phase. Detailed knowledge about gas holdup is essential for reliable designing and scaling up an airlift 
reactor. 

In the paper, an influence of some important parameters (superficial gas velocity, liquid velocity, re-
actor geometry, properties of liquid phase) on gas holdup value is discussed on the basis of literature 
review. Some empirical correlations to predict gas holdup presented in the literature are summarized in 
the table. It is concluded that the prediction of this parameter is still limited. Although many empirical 
correlations are available they are generally restricted by reactor geometry and liquid properties. 

The paper presents results of experiments on gas holdup measurement in internal-loop reactor. The 
work is a first step of research aimed at investigation of process of biological treatment of phenolic 



wastewater in airlift reactor. Experiments were conducted in the reactor made of two concentric PVC 
tubes. Internal diameters and heights for the riser and downcomer were: dr = 0.192 m, Hr = 2.05 m and 
dd = 0.134 m, Hd = 1.5 m respectively. Reactor was annulus sparged. All the experiments were conducted 
for air-water system. It was observed, that in the entire range of applied gas velocities, reactor operated in 
transitional regime and air bubbles were present only in part of the downcomer. Gas holdup data for the 

riser and downcomer were correlated by the following equations: 96.068.2 grgr u=ε and 

014.043.2 −= grgd uε . It was also concluded that 
grgd

εε ratio is not a constant value, as many re-

searches postulated [10, 14–16], but in the transitional regime it increases when gas velocity is increased. 
This observation is in good agreement with van Benthum et al. [3]. 


