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W pracy przedstawiono podstawowe typy reaktorow airlift oraz rezimy hydrodynamiczne, w jakich
pracuja. Oméwiono wptyw takich czynnikow jak predkos¢ gazu i cieczy, geometria reaktora oraz wlasno-
$ci fazy cieklej na stopien zatrzymania gazu. Zaprezentowane zostaty rowniez wyniki pomiaréw tego
parametru w reaktorze airlift z cyrkulacja wewngtrzna.

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 ktorych prowadzone sa aerobowe procesy biologiczne, musza spet-
nia¢ kilka zasadniczych warunkéw. Mianowicie powinny one zapewniac:

e odpowiednig szybkos$¢ transportu tlenu do fazy cieklej,

e odpowiednia homogeniczno$¢ uktadu, przy jednoczesnym zastosowaniu nie-

wielkich sit §cinajacych,

e odpowiednio dtugi czas przebywania.

Wymienione wyzej warunki czgsto maja sprzeczny charakter, np. wzrost szybko-
$ci transportu tlenu mozemy osiagna¢ poprzez zwigkszenie turbulentnosci uktadu,
jednakze powoduje to wzrost sit $cinajacych, co moze doprowadzi¢ do zniszczenia
delikatnych struktur komorkowych. Dlatego dobor odpowiedniego typu reaktora do
danego procesu wymaga optymalnego zbalansowania wymienionych czynnikow.

Wyrézni¢ mozemy trzy podstawowe typy reaktoréw stosowanych w procesach
biotechnologicznych z udzialem tlenu: reaktor zbiornikowy z mieszadtem, kolumna
barbotazowa oraz reaktor airlift.



Reaktory airlift posiadaja wiele zalet w porownaniu z pozostatymi dwoma typami
reaktorow. Dzigki mieszaniu za pomoca strumienia gazu w reaktorach tych mamy
znacznie bardziej jednorodny rozktad sit Scinajacych niz w przypadku mieszania me-
chanicznego. Ponadto wyeliminowanie mieszadta zmniejsza ryzyko zakazenia uktadu.
Reaktory airlift charakteryzuja si¢ stosunkowo niskim zuzyciem energii. Efektywnos¢
transportu tlenu, tj. ilo$¢ zaabsorbowanego tlenu na jednostke zuzytej energii
i jednostke czasu jest najwigksza spo$rod wymienionych wyzej reaktorow [1].
W przypadku proceséw, w ktorych wartos¢ produktu jest niska, jak np. procesy
oczyszczania $ciekow, efektywno$¢ energetyczna jest bardzo istotnym czynnikiem
wplywajacym na obnizenie kosztow operacyjnych.

2. PRZEGLAD LITERATURY

2.1. ROZWIAZANIA KONSTRUKCYJNE REAKTOROW AIRLIFT I REZIMY
HYDRODYNAMICZNE

Podstawowe typy reaktoréw airlift przedstawiono na rysunku 1. Zasadniczo reak-
tory te mozemy podzieli¢ na dwie grupy: z cyrkulacja wewngtrzng (ang. internal loop
reactors) 1 z cyrkulacja zewngtrzna (ang. external loop reactors). Reaktor z cyrkulacja
wewngtrzna to kolumna barbotazowa, w ktoérej umieszczono przegrode w postaci
ptyty lub wspoétsrodkowej rury. Reaktor z cyrkulacja zewngtrzng sktada sig¢ z dwoch
oddzielnych kolumn potaczonych przez poziome sekcje w dolnej 1 gornej czesci reak-
tora. Poprzez napowietrzanie tylko jednej czeSci powstaje gradient ci$nien hydrosta-
tycznych w obu czgéciach reaktora, ktory jest sita napedowa cyrkulacji ptyndéw
migdzy tymi czg$ciami [2].
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Rys. 1. Rodzaje reaktorow airlift: a) z cyrkulacja wewngtrzna z przegroda w postaci ptyty,
b) z cyrkulacja wewngtrzng z przegroda w postaci rury, ¢) z cyrkulacja zewngtrzna
Fig. 1. Types of airlift reactors: a) split-cylinder internal-loop, b) concentric draught-tube internal-loop,
¢) external-loop



Generalnie, w kazdym reaktorze airlift wyr6zni¢c mozemy cztery strefy: strefe
wznoszenia, stref¢ opadania oraz separator (strefa odgazowania) i stref¢ przydenna.
W czgsci napowietrzanej reaktora mamy tzw. stref¢ wznoszenia (ang. riser), gdzie gaz
i ciecz plyna wspotpradowo w gore. W zaleznosci od predkosci gazu, podobnie jak
w kolumnach barbotazowych, mozemy tu rozr6zni¢ rezim przeptywu homogeniczne-
go, charakteryzujacy si¢ niewielkimi oddzialywaniami wzajemnymi pomig¢dzy po-
szczegolnymi pecherzami gazu, waskim rozktadem $rednicy pecherzy iniewielka
turbulentno$cia uktadu oraz rezim przeptywu heterogenicznego, w ktérym nastepuje
koalescencja pecherzy, w zwiazku z czym mamy szerszy rozkltad srednicy pecherzy,
wigksza tez jest turbulentno$¢ uktadu.

W strefie opadania czgsciowo lub catkowicie odgazowana ciecz ptynie w dot reak-
tora. W zaleznoS$ci od konstrukcji separatora, charakterystyki geometrycznej samego
reaktora oraz od natg¢zenia przeplywu gazu zasilajacego mozemy mieé¢ do czynienia
z trzema obszarami pracy reaktora (rys.2). Mianowicie, wyrdézniamy obszar catkowi-
tego odgazowania (gaz znajduje si¢ tylko w strefie wznoszenia), obszar przejsciowy
(gaz czesciowo wypetnia strefe opadania) oraz obszar cyrkulacji fazy gazowej [3, 4].
Reaktory z cyrkulacja zewngtrzna pracuja zazwyczaj w obszarze catkowitego odga-
zowania. Konstrukcja tych aparatow powoduje, iz nagazowana ciecz musi pokonac
dos¢ dtugi odcinek migdzy strefa opadania i wznoszenia, co powoduje efektywne
odgazowanie. W przypadku reaktoréw z cyrkulacja wewnetrzna odcinek migdzy stre-
fa opadania i wznoszenia jest krotki (o ile nie wydtuzymy drogi, ktora ciecz musi
pokonac¢ poprzez specjalna konstrukcj¢ separatora) i dlatego przy odpowiednio duzej
predkosci cieczy czg$¢ pecherzy moze zosta¢ porwana do strefy opadania.

a) b) c)

Rys. 2. Hydrodynamiczne obszary pracy reaktora airlift: a) obszar catkowitego odgazowania,
b) obszar przej$ciowy, c) obszar cyrkulacji gazu
Fig. 2. Hydrodynamic regimes in an airlift reactor: a) complete degassing, b) transition regime,
¢) gas circulation regime



Aby pecherze gazu zostaly porwane do strefy opadania, predkosé cieczy w tej stre-
fie powinna by¢ rowna lub wigksza niz predkos¢ swobodnego wznoszenia pecherzy.
Przy niskich natgzeniach przeptywu gazu predkosé cyrkulacji cieczy jest niewielka,
prawie wszystkie pecherze ulegaja odgazowaniu i w strefie opadania plynie sama
ciecz. Wzrost predkosci gazu powoduje wzrost predkosci cyrkulacji cieczy az do mo-
mentu, gdy zaczyna ona porywaé do strefy opadania pecherze, ktorych predkos¢ swo-
bodnego wznoszenia jest mniejsza od predkosci cieczy. Dalszy wzrost predkosci gazu
powoduje stopniowe wypelnianie si¢ strefy opadania pecherzykami gazu (wraz ze
wzrostem natgzenia przeptywu gazu obserwujemy przesuwanie si¢ frontu stacjonar-
nych pecherzy w dot strefy opadania). Zwigkszajac w dalszym ciagu przeptyw gazu
dochodzimy do momentu, gdy pecherze wypetniaja cata stref¢ opadania i gaz zaczyna
cyrkulowac.

2.2. STOPIEN ZATRZYMANIA GAZU

Stopien zatrzymania gazu, tj. objgtosciowy udzial gazu w dyspersji ciecz-gaz
w reaktorze airlift jest podstawowym parametrem decydujacym o pracy tego reaktora.

Ilo§¢ zatrzymanego gazu, w potaczeniu z rozmiarem pecherzy, wptywa na wiel-
ko$¢ powierzchni migdzyfazowej, a tym samym na objgtosciowy wspotczynnik wni-
kania masy k;a. Roznica migdzy iloscia gazu zatrzymanego w strefie wznoszenia
i strefie opadania decyduje o szybkosci cyrkulacji cieczy. Stopien zatrzymania gazu
wplywa réwniez na czas przebywania gazu w cieczy.

Zatrzymanie gazu w strefie wznoszenia (&), w strefie opadania (&) oraz catkowi-
ty stopien zatrzymania gazu w reaktorze (&,) powiazane sa ze soba nastgpujaca zalez-
noscia:
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Powyzsze rownanie jest stuszne dla reaktorow o statym przekroju strefy opadania
1 wznoszenia.

Na wielko$¢ stopnia zatrzymania gazu wptywa przede wszystkim natgzenie prze-
ptywu gazu, predko$¢ cieczy, geometria reaktora (separator, dystrybutor gazu, stosu-
nek przekroju strefy opadania do strefy wznoszenia) oraz wlasnosci fizykochemiczne
cieczy.

Wptyw predkosci gazu na stopien zatrzymania uzalezniony jest od rezimu hydro-
dynamicznego, w jakim pracuje reaktor i jest on najsilniejszy dla przeptywu homoge-
nicznego. W rezimie heterogenicznym wplyw predkosci gazu staje sig stabszy [5, 6].
Dla okreslonej geometrii reaktora oraz uktadu ciecz-gaz korelacje umozliwiajace wy-
znaczenie stopnia zatrzymania gazu przybieraja nastgpujaca postac [5, 6]:

g=a-ul 2)



Wspolczynnik f zalezy od rezimu przeptywu gazu: dla przeptywu homogenicznego
przybiera wartosci z przedziatu 0,7-1,2, zas dla przeptywu przejsciowego i heteroge-
nicznego miesci si¢ w zakresie 0,4—0,7. Wspotczynnik o natomiast opisuje wplyw
geometrii reaktora oraz rodzaju cieczy [7].

Onken 1 Weiland [8] zaobserwowali silny wplyw predkos$ci cieczy na stopien za-
trzymania gazu. Wraz ze wzrostem predkosci cieczy ilo$¢ gazu zatrzymanego
w strefie wznoszenia maleje. Wynika to z efektu ,,przyspieszania” wznoszacych sig
pecherzy przez ptynaca w tym samym kierunku ciecz. Odwrotny efekt jest obserwo-
wany w strefie opadania, gdzie wraz ze wzrostem predkosci cieczy rosnie liczba po-
rywanych pecherzy gazu.

Wplyw geometrii reaktora na stopien zatrzymania gazu czgsto ujmowany jest za
pomoca stosunku A,/ A,. Wraz ze wzrostem tego stosunku stopien zatrzymania gazu
maleje [9, 10]. Wzrost wielkosci 4,/ A, oznacza bowiem nizsze predkosci cieczy
w strefie opadania lub wyzsze w strefie wznoszenia, a to w obu przypadkach skutkuje
zmniejszeniem ilodci gazu zatrzymanego.

Zaleznosc¢ stopnia zatrzymania gazu od lepkosci cieczy jest dos¢ ztozona. Wraz ze
wzrostem lepkosci stopien zatrzymania gazu poczatkowo rosnie, a nastgpnie maleje.
Wazrost lepkosci fazy ciektej do wartosci ok. 3,7 cP powoduje zwigkszenie iloSci gazu
zatrzymanego, poniewaz w tym zakresie wigksza lepko$¢ cieczy zmniejsza predkosé
wznoszenia pgcherzy gazowych. Dalszy wzrost lepkos$ci cieczy promuje jednak koale-
scencje pecherzy. Wigksze pecherze wznosza si¢ z wigksza predkoscia, a zatem spada
ilo$¢ gazu zatrzymanego [5].

Moraveji i wsp. [11] zauwazyli, Ze obnizenie napigcia powierzchniowego poprzez
dodatek $rodka powierzchniowo czynnego zwigksza stopien zatrzymania gazu.

Na obj¢tosciowy udziat gazu w dyspersji ciecz-gaz ma réwniez wptyw konstrukcja
dystrybutora gazu [6] oraz separatora, ktéra decyduje o stopniu odgazowania cieczy
wplywajacej ze strefy wznoszenia, a tym samym o stopniu zatrzymania gazu w strefie
opadania [12,13].

Badacze [10, 14—-16] czgsto stwierdzaja, ze stosunek stopnia zatrzymania gazu
w strefie opadania i strefie wznoszenia jest wielkoScia stata i1 dla reaktorow z cyrkula-
cja wewngtrzna bez separatora miesci si¢ w granicach 0,8—1. Jednakze van Benthum
i wsp. [3] zauwazaja, ze jest to tylko przyblizenie. Doktadniejsze badania wykazaty,
ze wraz ze wzrostem predkosci gazu stosunek ten ros$nie w obszarze przejSciowym
pracy reaktora, a nieco maleje w obszarze petnej recyrkulacji gazu.

W literaturze dostepnych jest bardzo wiele korelacji pozwalajacych wyznaczy¢
stopien zatrzymania gazu w reaktorze (tabela 1). Niestety, korelacje te daja dobre
przyblizenie jedynie wtedy, gdy stosowane sa dla tego samego typu reaktora o zblizo-
nej geometrii i takiej samej konstrukcji separatora oraz dla cieczy o zblizonych wia-
snosciach fizykochemicznych.



Tabela 1. Empiryczne korelacje umozliwiajace wyznaczenie stopnia zatrzymania gazu

w reaktorach airlift

Table 1. Empirical gas holdup correlations for airlift reactors
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CW — reaktor z cyrkulacja wewngtrzna, CZ — reaktor z cyrkulacja zewngtrzna

3. EKSPERYMENTY

W niniejszej pracy przedstawiono wyniki badan stopnia zatrzymania gazu w reak-
torze airlift z cyrkulacja wewngtrzna. Eksperymenty te stanowig pierwszy etap badan
procesu biologicznego oczyszczania $ciekow ze zwiazkdéw fenolowych. Schemat in-
stalacji wraz z reaktorem przedstawiono na rysunku 3.

Doswiadczenia prowadzono w reaktorze sktadajacym si¢ z dwdch koncentrycz-
nych rur wykonanych z przezroczystego PCW. Wymiary rur wynosity d,= 0,192 m
1H,=2,05m oraz d;,=0,134m i H;=1,5m odpowiednio dla rury zewngtrznej
i wewnetrznej. Stosunek A,/ A, wynosit 1,05. Rura cyrkulacyjna umieszczona byta
0,07 m od dna kolumny. Zgodnie z sugestiami Chisti [15], dystrybutor gazu zlokali-
zowany byl tuz ponad dolng krawedzia rury cyrkulacyjnej. Sktadat si¢ on z 12, wyko-
nanych z Tetraglasu, porowatych walcow o wymiarach 0,026 m x 0,013 m. Walce
rozmieszczone byly réwnomiernie w przestrzeni pierscieniowej pomigdzy dwoma
kolumnami. Srednica poréw walca wynosita d = 90 um.

Wszystkie pomiary wykonywano pod cisnieniem atmosferycznym i w temperatu-
rze pokojowej, stosujac uktad powietrze — woda.

Powietrze pompowano za pomoca sprezarki (1) do zbiornika (2), a stamtad po-
przez osuszacz (3) i1 zawor redukcyjny do instalacji. Natezenie przeptywu powietrza
regulowano za pomoca masowego regulatora przeptywu firmy Bronkhorst.

Wysokos¢ dyspersji gaz-ciecz we wszystkich eksperymentach wynosita 1,62 m.
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Rys. 3. Schemat instalacji doswiadczalnej: 1 — sprezarka, 2 — zbiornik sprezonego 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

Stopien zatrzymania gazu w strefie wznoszenia i opadania wyznaczano za pomoca
odwrdoconych u-rurek stosujac nastgpujaca zaleznosc [15]:

g = Pu A 3)

£ optp, Az

W catym badanym zakresie predkosci gazu reaktor pracowal w obszarze przej-
sciowym, tzn. pecherze powietrza czgSciowo wypetnialy strefe opadania, natomiast
nie obserwowano pelnej recyrkulacji powietrza. W zaleznosci od predkosci gazu front
pecherzy przesuwat si¢ od 0,12 m do 0,82 m ponizej gornej krawedzi rury cyrkulacyj-
nej. W strefie wznoszenia obserwowano pecherze o $rednicy d = 4-6 mm. Podobna
wielko$¢ pecherzy obserwowano w obszarze nagazowanym w rurze cyrkulacyjne;j.
Ponizej frontu pecherzy w strefie opadania widoczne byly drobne pojedyncze pegche-
rzyki o $rednicy d = 1-3 mm, z ktérych czg$¢ poruszata si¢ powoli w gore, natomiast
cze$¢ wedrowata w dot. Nalezy zauwazy¢, ze ze wzgledu na fakt, iz strefe opadania
stanowita rura wewngtrzna, doktadna obserwacja pecherzy w tej strefie mozliwa byta
tylko przy niewielkich predkosciach gazu (i, < 0,01 m's™). Przy wyzszych predko-
sciach gazu pecherze w rurze cyrkulacyjnej byty stabo widoczne. Mozliwa byta jedy-



nie obserwacja frontu pgcherzy oraz drobnych, pojedynczych pecherzykow cyrkuluja-
cych do strefy wznoszenia. Niemniej jednak wybrano taka wtasnie konfiguracjg reak-
tora majac na uwadze przyszte eksperymenty i mozliwo$¢ zamontowania w strefie
opadania mieszadta.

Na rysunku 4 przedstawiono wyniki pomiaréw stopnia zatrzymania gazu w strefie
opadania i w strefie wznoszenia. Przeptyw homogeniczny w strefie wznoszenia ob-
serwowano do predkosci gazu u, = 0,07 ms”. Dalsze zwigkszanie predkosci gazu
prowadzito do koalescencji pgcherzy. Uktad zaczynat wykazywac znaczna turbulent-
nos¢. Predkos¢, przy ktorej zaobserwowano zmiang charakteru przeptywu pokrywa
si¢ dobrze z predkoscia, przy ktorej zmienia si¢ charakter zalezno$ci stopnia zatrzy-
mania gazu od predkosci gazu. Zmierzone wartos$ci stopnia zatrzymania gazu w strefie
opadania i w strefie wznoszenia dla rezimu przeptywu homogenicznego skorelowano
za pomoca nastepujacych rownan:
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Rys. 4. Stopien zatrzymania gazu w strefie wznoszenia i opadania w zaleznosci od predkosci gazu.
—— wartos$ci wyznaczone z rownania (4), --------- wartos$ci wyznaczone z rownania (5),
pionowa linia przerywana oddziela rezim 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 zaleznosc¢ stosunku €, / £, od predkosci gazu. Cha-

rakter tej zaleznos$ci jest zgodny ze spostrzezeniami van Benthum i wsp. [3]. Nie jest
to wielkos¢ stata, lecz ro$nie wraz ze wzrostem predkosci gazu.



0,0 T T T T 1
0 0,02 0,04 0,06 0,08 0,1

-1
u,, ms

Rys. 5. Stosunek stopnia zatrzymania gazu w strefie opadania i strefie wznoszenia
w zalezno$ci od predkosci gazu w strefie wznoszenia
Fig. 5. The ratio between downcomer and riser gas holdup as a function of riser superficial gas velocity

WNIOSKI T PODSUMOWANIE

Ze wzgledu na skomplikowane powigzania pomigdzy poszczegdlnymi parametra-
mi reaktora airlift i jego budowa geometryczng w literaturze brak jest uniwersalne;
zalezno$ci pozwalajacej wyznaczy¢ stopien zatrzymania gazu dla roznych reaktorow.
Nalezy z duza ostroznos$cia stosowa¢ wyprowadzone przez innych autorow zalezno-
$ci. Zastosowanie dostgpnych korelacji jest ograniczone tylko do tego samego typu
reaktora (o zblizonej geometrii itej samej konstrukcji separatora) oraz dla tych sa-
mych uktadéw gaz-ciecz.

OZNACZENIA - SYMBOLS

N
|

pole przekroju, m*
crossectional area

C, — stezenie alkoholu, kg~m’3
alcohol concentration

C, — stezenie celulozy, %
cellulose concentration
C — stezenie zwiazku powierzchniowo czynnego, ppm

surfactant concentration
d — $rednica, m
diameter



Ay

Mo

Vi

VL, sep

L,sep

— wspolczynnik wypelnienia, F, = G
L

filling factor

— liczba Froudea, Fr= —(ML" * ug,)z
g-d,

Froude number

— przy$pieszenie ziemskie, m-s>
acceleration due to gravity

— wysokos$¢, m
height

— odczyt z u-rurki, mm
u-tube manometr reading

— wspOtczynnik konsystencji, Pa-s"
flow consistency index

o) ("

o’ -p; d

»

— liczba Mortona, Mo =

Morton number
— charakterystyczny wspotczynnik plynigcia
flow behaviour index
— natezenie przeplywu gazu §wiezego w strefie wznoszenia, cm’s™!
riser fresh gas flowrate
— natezenie przeptywu gazu cyrkulujacego, cm®s™!
circulating gas flowrate
— predko$é liczona na pusty przekroj, m-s™
superficial velocity

. . 0, +0 .
— prawdziwa predkos¢ gazu w strefie wznoszenia, u,, = % , cmes

.
riser true gas velocity
— predkos¢ gazu liczona na pusty przekréj w strefie wznoszenia, cm-s™

riser superficial gas velocity

— calkowita objeto$é cieczy w reaktorze, m®
total liquid volume in the reactor

— objetos¢ cieczy w separatorze, m®
liquid volume in the separator

— odlegto$¢ migdzy punktami pomiarowymi, mm
the distance between measurement points

— odlegto$¢ migdzy punktami pomiarowymi, mm
the distance between measurement points

— stopien zatrzymania gazu
gas holdup

— stopien zatrzymania gazu, %
gas holdup

— lepkos$¢ pozorna cieczy, Pas
apparent viscosity

— lepkos¢ cieczy, cP
viscosity of liquid phase



P — gestosé, kgm™
density

o} — napiecie powierzchniowe, N-m™!
surface tension

NDEKSY DOLNE I GORNE — SUBSCRIPTS AND SUPERSCRIPTS

d — dotyczy strefy opadania
denotes downcomer

g — dotyczy fazy gazowej
denotes gas phase

L — dotyczy fazy cieklej
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 GASZCZAK, HANNA KOLARCZYK, RAFAL SARZYNSKI

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: d, = 0.192 m, H,=2.05 m and
d;=0.134 m, H;= 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: g, = 2.68u§;.9 % and
€49 =2.43u,, —0.014 . It was also concluded that &, /e, 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].



