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本发明公开一种外循环浆态床反应器，包括

气液集成分布器、上升管、脱气区、固液分离循环

组件和储罐，工作时，反应物经过气液集成分布

器进入上升管，浆液混合向上运动到顶部的脱气

区进行脱气，气泡得以大量脱除，夹带着催化剂

颗粒的浆液进入降液管中向下流动，浆液依次进

入一级水力旋流器和多级水力旋流器中进行固

液分离，一级水力旋流器的直径较多级水力旋流

器的直径大，分离出的固体颗粒回流入上升管中

继续参加反应，不仅能够分离、循环微米以上级

别的固体颗粒，还实现了生产连续化，提高了生

产效率和安全系数，避免现有技术中过滤分离易

导致堵塞的问题，同时利用反应器本身的定向流

动为固液分离循环组件提供了初始动力，节约了

生产成本。
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1.一种外循环浆态床反应器，其特征在于：包括气液集成分布器、上升管、脱气区、固液

分离循环组件和储罐，所述气液集成分布器设置于所述脱气区的底部，所述上升管的两端

分别与所述气液集成分布器和所述脱气区相连通，所述脱气区的直径较所述上升管的直径

大；所述固液分离循环组件包括降液管、一级水力旋流器和多级水力旋流器，所述降液管的

一端与所述一级水力旋流器的入口相连通，所述固液分离循环组件的数量多于一组时，所

述固液分离循环组件沿所述上升管的轴线方向依次设置，顶部的所述降液管的另一端与所

述脱气区相连通，其余的所述降液管的另一端与所述上升管相连通；所述一级水力旋流器

顶部的溢流口与所述多级水力旋流器的入口相连通，所述多级水力旋流器顶部的溢流口与

所述储罐相连通，所述一级水力旋流器底部的底流口和所述多级水力旋流器底部的底流口

均与所述上升管相连通，所述一级水力旋流器的直径较所述多级水力旋流器的直径大。

2.根据权利要求1所述的外循环浆态床反应器，其特征在于：所述上升管和所述降液管

均设置换热器。

3.根据权利要求1所述的外循环浆态床反应器，其特征在于：所述多级水力旋流器与所

述储罐之间设置循环泵，所述循环泵的数量与所述固液分离循环组件的数量相一致且一一

对应。

4.根据权利要求1所述的外循环浆态床反应器，其特征在于：所述降液管包括相连的倾

斜段和竖直段，所述竖直段与所述一级水力旋流器的入口相连通，所述倾斜段与所述脱气

区或所述上升管相连，所述倾斜段自所述脱气区或所述上升管朝向所述竖直段方向倾斜向

下设置。

5.根据权利要求4所述的外循环浆态床反应器，其特征在于：所述一级水力旋流器、所

述多级级水力旋流器分别通过连接管道与所述上升管相连，所述连接管道自所述一级水力

旋流器或所述多级水力旋流器朝向所述上升管的方向倾斜向下设置。

6.根据权利要求1所述的外循环浆态床反应器，其特征在于：所述脱气区包括相连通的

圆台段和圆柱段，所述圆台段的直径较小一端与所述上升管相连通，所述圆台段的直径较

大一端与所述圆柱段相连通。

7.根据权利要求1-6任一项所述的外循环浆态床反应器，其特征在于：所述多级水力旋

流器包括若干水力旋流器组，当所述水力旋流器组的数量为多组时，所述水力旋流器组串

联相连且直径逐渐减小，所述水力旋流器组包括多个直径相同的水力旋流器并联相连。
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一种外循环浆态床反应器

技术领域

[0001] 本发明涉及浆态反应器及其周边配套设备技术领域，特别是涉及一种外循环浆态

床反应器。

背景技术

[0002] 浆态床外环流反应器是一种工业上常用的气液固三相反应器，它是在鼓泡反应器

的基础上发展而来的一种高效多相反应器，它不仅具有鼓泡反应器所具有的全部优点，还

具备其不具有的优势。如浆态床反应器储液量大，相应的生产能力大；对于产生很大反应热

的反应过程如费托合成的催化反应过程，外环流浆态床反应器可以及时有效地移走反应

热，保持反应器的等温操作，对安全生产具有重要意义；此外，浆态床环流反应器的内部流

体可以形成有规则的定向循环流动，增强了反应物之间的混合、扩散、传质和传热。

[0003] 在催化反应过程中，有时采用几十微米甚至更细颗粒的催化剂，典型如甲醇制烯

烃(MTO)过程；此外，固体催化剂在浆态床反应器中不可避免会出现一定程度的磨损，其颗

粒粒径也会越来越小，但随之也带来了反应产物(液体)与催化剂颗粒分离这一难题。因为

所有固体颗粒都有一定范围的粒径分布，因此如何有效地实现液固高效、廉价且彻底的分

离并将固体颗粒返回反应器进行循环利用，成为浆态床反应器在使用过程中的关键技术，

也是现阶段浆态床亟需要解决的技术难点。常规浆态床反应器反应浆液的液固分离一般在

反应器外的设备中进行，含有催化剂的浆液必须使用昂贵、易损的淤浆泵进行输送，分离出

来的催化剂仍需要以浆液形式送回到反应器中，该工艺的连续性比较差。该过程易于造成

催化剂颗粒的破损，因而对反应器的长时间连续操作带来问题。

[0004] 授权公告号为CN102049222B的中国发明专利，公开了一种采用新型过滤组件的浆

态床环流反应器应用方法，在反应器上升管内部设置过滤组件，浆液沿上升管向上流动，部

分浆液流入过滤组件的内部流道，清液穿过过滤管管壁作为产品由出料口引出浆态床反应

器；经过滤浓缩的浆液继续向上流动，进入上部管径扩大的沉降区，在沉降区内脱除大部分

气泡的浆液进入降液管中，经降液管循环回到上升管继续反应。

[0005] 授权公告号为CN207981116U的中国实用新型专利，公开了一种浆态床环流反应

器，在反应器降液管上部设置固液分离器以实现液固分离，固液分离器内设置过滤组件，并

在其上部设清洁液体出口。

[0006] 上述公开专利使用的过滤组件在本质上还是过滤技术，过滤技术容易堵塞的本质

难题依然存在，生产存在着连续性差，产能不稳定，从而会导致一些安全性问题。

[0007] 授权公告号为CN106334500A的中国发明专利，公开了一种同时具有反应、换热和

分离功能的外环流反应器，在外环流反应器的降液管底部安装水力旋流器，无需额外动力，

利用液体的旋流特性和水力旋流器的分离作用，可使清洁产品从溢流口流出，含固浆液通

过下部降液管返回至主反应器中继续参与反应，并且保留了外环流反应器优良的换热性

能。然而，由于该发明只有一个或者多个水力旋流器并联在一起进行固液分离和循环，对于

粒径较小的固体颗粒，尤其是针对1～30微米的固体催化剂颗粒，易从溢流口流出。此外，由
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于水力旋流器的能耗较大，在固液分离动力不足时，其浆相循环量和清洁液体处理量受到

一定程度的限制，亟需进行改进满足工业生产的需要。

[0008] 因此，如何改变现有技术中，浆态反应器运转过程中颗粒催化剂与液体反应物料

无法实现彻底分离的现状，成为了本领域技术人员亟待解决的问题。

发明内容

[0009] 本发明的目的是提供一种外循环浆态床反应器，以解决上述现有技术存在的问

题，使颗粒催化剂与液体反应物料实现彻底分离，提高生产效率和安全系数，节约生产成

本。

[0010] 为实现上述目的，本发明提供了如下方案：本发明提供一种外循环浆态床反应器，

包括气液集成分布器、上升管、脱气区、固液分离循环组件和储罐，所述气液集成分布器设

置于所述脱气区的底部，所述上升管的两端分别与所述气液集成分布器和所述脱气区相连

通，所述脱气区的直径较所述上升管的直径大；所述固液分离循环组件包括降液管、一级水

力旋流器和多级水力旋流器，所述降液管的一端与所述一级水力旋流器的入口相连通，所

述固液分离循环组件的数量为一组时，所述降液管的另一端与所述脱气区相连通；所述固

液分离循环组件的数量多于一组时，所述固液分离循环组件沿所述上升管的轴线方向依次

设置，顶部的所述降液管的另一端与所述脱气区相连通，其余的所述降液管的另一端与所

述上升管相连通；所述一级水力旋流器顶部的溢流口与所述多级水力旋流器的入口相连

通，所述多级水力旋流器顶部的溢流口与所述储罐相连通，所述一级水力旋流器底部的底

流口和所述多级水力旋流器底部的底流口均与所述上升管相连通，所述一级水力旋流器的

直径较所述多级水力旋流器的直径大。

[0011] 优选地，所述上升管和所述降液管均设置换热器。

[0012] 优选地，所述多级水力旋流器与所述储罐之间设置循环泵，所述循环泵的数量与

所述固液分离循环组件的数量相一致且一一对应。

[0013] 优选地，所述降液管包括相连的倾斜段和竖直段，所述竖直段与所述一级水力旋

流器的入口相连通，所述倾斜段与所述脱气区或所述上升管相连，所述倾斜段自所述脱气

区或所述上升管朝向所述竖直段方向倾斜向下设置。

[0014] 优选地，所述一级水力旋流器、所述多级级水力旋流器分别通过连接管道与所述

上升管相连，所述连接管道自所述一级水力旋流器或所述多级水力旋流器朝向所述上升管

的方向倾斜向下设置。

[0015] 优选地，所述脱气区包括相连通的圆台段和圆柱段，所述圆台段的直径较小一端

与所述上升管相连通，所述圆台段的直径较大一端与所述圆柱段相连通。

[0016] 优选地，所述多级水力旋流器包括若干水力旋流器组，当所述水力旋流器组的数

量为多组时，所述水力旋流器组串联相连且直径逐渐减小，所述水力旋流器组包括多个直

径相同的水力旋流器并联相连。

[0017] 本发明相对于现有技术取得了以下技术效果：本发明的外循环浆态床反应器，包

括气液集成分布器、上升管、脱气区、固液分离循环组件和储罐，气液集成分布器设置于脱

气区的底部，上升管的两端分别与气液集成分布器和脱气区相连通，脱气区的直径较上升

管的直径大；固液分离循环组件包括降液管、一级水力旋流器和多级水力旋流器，降液管的
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一端与一级水力旋流器的入口相连通，固液分离循环组件的数量为一组时，降液管的另一

端与脱气区相连通；固液分离循环组件的数量多于一组时，固液分离循环组件沿上升管的

轴线方向依次设置，顶部的降液管的另一端与脱气区相连通，其余的降液管的另一端与上

升管相连通；一级水力旋流器顶部的溢流口与多级水力旋流器的入口相连通，多级水力旋

流器顶部的溢流口与储罐相连通，一级水力旋流器底部的底流口和多级水力旋流器底部的

底流口均与上升管相连通，一级水力旋流器的直径较多级水力旋流器的直径大。本发明的

外循环浆态床反应器工作时，反应物经过气液集成分布器进入上升管，浆液混合向上运动

到顶端的脱气区进行脱气，气泡得以大量脱除，夹带着催化剂颗粒的浆液进入降液管中向

下流动，浆液依次进入一级水力旋流器和多级水力旋流器中进行固液分离，一级水力旋流

器的直径较多级水力旋流器的直径大，分离出的固体颗粒回流入上升管中继续参加反应，

不仅能够分离、循环微米以上级别的固体颗粒，还实现了生产连续化，提高了生产效率和安

全系数，避免现有技术中过滤分离易导致堵塞的问题，同时利用反应器本身的定向流动为

固液分离循环组件提供了初始动力，节约了生产成本。

附图说明

[0018] 为了更清楚地说明本发明实施例或现有技术中的技术方案，下面将对实施例中所

需要使用的附图作简单地介绍，显而易见地，下面描述中的附图仅仅是本发明的一些实施

例，对于本领域普通技术人员来讲，在不付出创造性劳动性的前提下，还可以根据这些附图

获得其他的附图。

[0019] 图1为本发明的外循环浆态床反应器的结构示意图；

[0020] 图2为具体实施方式中实施例二的示意图；

[0021] 其中，1为气液集成分布器，2为上升管，3为脱气区，301为圆台段，302为圆柱段，4

为固液分离循环组件，5为储罐，6为降液管，601为倾斜段，602为竖直段，7为一级水力旋流

器，8为多级水力旋流器，9为循环泵，10为连接管道。

具体实施方式

[0022] 下面将结合本发明实施例中的附图，对本发明实施例中的技术方案进行清楚、完

整地描述，显然，所描述的实施例仅仅是本发明一部分实施例，而不是全部的实施例。基于

本发明中的实施例，本领域普通技术人员在没有做出创造性劳动前提下所获得的所有其他

实施例，都属于本发明保护的范围。

[0023] 本发明的目的是提供一种外循环浆态床反应器，以解决上述现有技术存在的问

题，使颗粒催化剂与液体反应物料实现彻底分离，实现连续化生产，提高生产效率，节约生

产成本。

[0024] 为使本发明的上述目的、特征和优点能够更加明显易懂，下面结合附图和具体实

施方式对本发明作进一步详细的说明。

[0025] 请参考图1-2，其中，图1为本发明的外循环浆态床反应器的结构示意图，图2为具

体实施方式中实施例二的示意图。

[0026] 本发明提供一种外循环浆态床反应器，包括气液集成分布器1、上升管2、脱气区3、

固液分离循环组件4和储罐5，气液集成分布器1设置于脱气区3的底部，上升管2的两端分别
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与气液集成分布器1和脱气区3相连通，脱气区3的直径较上升管2的直径大；固液分离循环

组件4包括降液管6、一级水力旋流器7和多级水力旋流器8，降液管6的一端与一级水力旋流

器7的入口相连通，固液分离循环组件4的数量为一组时，降液管6的另一端与脱气区3相连

通；固液分离循环组件4的数量多于一组时，固液分离循环组件4沿上升管2的轴线方向依次

设置，顶部的降液管6的另一端与脱气区3相连通，其余的降液管6的另一端与上升管2相连

通；一级水力旋流器7顶部的溢流口与多级水力旋流器8的入口相连通，多级水力旋流器8顶

部的溢流口与储罐5相连通，一级水力旋流器7底部的底流口和多级水力旋流器8底部的底

流口均与上升管2相连通，一级水力旋流器7的直径较多级水力旋流器8的直径大。

[0027] 本发明的外循环浆态床反应器工作时，反应物经过气液集成分布器1进入上升管

2，浆液混合向上运动到顶部的脱气区3进行脱气，气泡得以大量脱除，夹带着催化剂颗粒的

浆液进入降液管6中向下流动，浆液依次进入一级水力旋流器7和多级水力旋流器8中进行

固液分离，一级水力旋流器7的直径较多级水力旋流器8的直径大，分离出的固体颗粒回流

入上升管2中继续参加反应，不仅能够分离、循环微米以上级别的固体颗粒，还实现了生产

连续化，提高了生产效率和安全系数，避免现有技术中过滤分离易导致堵塞的问题，同时利

用反应器本身的定向流动为固液分离循环组件4提供了初始动力，节约了生产成本。另外需

要说明的是，固液分离循环组件4的数量视上升管2的高度决定，最顶端的固液分离循环组

件4的降液管6与脱气区3相连通，其余固液分离循环组件4的降液管6均与上升管2相连，以

保证降液管6中有足够的传质进而确保生产能够正常进行。实际生产中，上升管2、降液管6、

一级水力旋流器7和多级水力旋流器8的尺寸可视不同的处理量而变化。

[0028] 具体地，上升管2和降液管6均设置换热器，换热器与外界冷却介质相连通，冷却介

质的流量能够调节，满足反应过程中换热需求，提高生产安全性。实际生产中，根据反应过

程中的换热需求，换热器可以设置于上升管2、降液管6的外部，还可以设置于上升管2、降液

管6的内部，当换热器设置于上升管2、降液管6的内部时，须以不影响物料在上升管2、降液

管6内物料流动为前提。此处需要说明的是，此处的换热器为本领域技术人员的惯用手段，

故不再赘述。

[0029] 更具体地，多级水力旋流器8与储罐5之间设置循环泵9，循环泵9为多级水力旋流

器8提供了流动动力，循环泵9的数量与固液分离循环组件4的数量相一致且一一对应。

[0030] 其中，降液管6包括相连的倾斜段601和竖直段602，竖直段602与一级水力旋流器7

的入口相连通，倾斜段601与脱气区3或上升管2相连，倾斜段601自脱气区3或上升管2朝向

竖直段602方向倾斜向下设置，减少反应物料流动阻力。

[0031] 另外，一级水力旋流器7、多级级水力旋流器分别通过连接管道10与上升管2相连，

连接管道10自一级水力旋流器7或多级水力旋流器8朝向上升管2的方向倾斜向下设置，便

于颗粒物顺利回到上升管2中继续生产。

[0032] 在本具体实施方式中，脱气区3包括相连通的圆台段301和圆柱段302，圆台段301

的直径较小一端与上升管2相连通，圆台段301的直径较大一端与圆柱段302相连通，圆台段

301使得圆柱段302与上升管2顺利过渡连接，物料到达脱气区3后，流道截面扩大，降低了浆

液的湍动，从而使气泡得以大量脱除。

[0033] 进一步地，多级水力旋流器8包括若干水力旋流器组，当水力旋流器组的数量为多

组时，水力旋流器组串联相连且直径逐渐减小，水力旋流器组包括多个直径相同的水力旋

说　明　书 4/5 页

6

CN 110508219 B

6



流器并联相连，一级水力旋流器7能够分离粒径较大的固态颗粒，粒径较小的固态颗粒经过

多级水力旋流器8逐级分离最终达到固液分离的目的，此处需要说明的是，水力旋流器属于

本领域技术人员的惯用手段，此处不再赘述。

[0034] 下面通过两个具体的实施例来对本发明进行进一步的解释说明，同时对不同数量

的固液分离循环组件4进行举例说明。

[0035] 实施例一

[0036] 反应器总高度为5m，上升管2的直径为1m，降液管6的直径为0.5m，反应物料经过气

液集成分布器1进入上升管2中，固体为粒径分布范围为0.3-100μm的催化剂颗粒，浆液混合

后向上运动到达脱气区3进行脱气，夹带着催化剂的浆液脱气后进入降液管6中向下流动，

在降液管6底部设有一级水力旋流器7，一级水力旋流器7包括四个并联的直径为120mm的水

力旋流器，浆液分别从四个水力旋流器的入口进入后进行固液分离，重相由一级水力旋流

器7的底部并流后排出并返回上升管2内继续参加反应，轻相由一级水力旋流器7顶部的溢

流口并流后排出，排出的反应物料进入多级水力旋流器8继续进行分离，多级水力旋流器8

包括两个直径为40mm的水力旋流器，最终从多级水力旋流器8顶部的溢流口流出的固体颗

粒的含量小于2μg/ml，颗粒的最大直径为0.75μm，分离效率在99.9％以上，多级水力旋流器

8的底部排出的重相组分均返回上升管2继续参加反应，多级水力旋流器8顶部的溢流口流

出的清洁液体产品收集至储罐5中。

[0037] 实施例二

[0038] 反应器总高度为15m，上升管2的直径为4m，降液管6直径为2m，在轴向上有两个6m

的降液管6，反应物料经过气液集成分布器1进入上升管2，固体为粒径分布范围为0.5-300μ

m的颗粒，一部分反应物料直接进入底部的降液管6中，进行固液分离，一部分继续向上运

动，运动到达脱气区3进行脱气，脱气区3的圆柱段302的直径与上升管2的直径比为3:1，脱

气区3的高度为1m，本具体实施例中，一级水力旋流器7包括四个并联的水力旋流器，其直径

为160mm，浆液从一级水力旋流器7的入口进入后进行固液分离，重相从一级水力旋流器7的

底部排出并返回上升管2内，轻相从一级水力旋流器7顶部的溢流口排出，此时从溢流口排

出的固体颗粒的最大粒径为50μm，然后分离出的轻相进入多级水力旋流器8进行再分离，多

级水力旋流器8由两组不同大小的水力旋流器组串联组成，其直径分别为100mm和20mm，每

一组水力旋流器组包括四个水力旋流器并联，最终从多级水力旋流器8顶部的溢流口流出

的固体颗粒的含量小于5μg/ml，颗粒的最大直径为0.96μm，分离效率在99.99％以上，多级

水力旋流器8底部排出的重相组分均返回上升管2，其顶部的溢流口流出的清洁液体收集至

储罐5中。

[0039] 本发明中应用了具体个例对本发明的原理及实施方式进行了阐述，以上实施例的

说明只是用于帮助理解本发明的方法及其核心思想；同时，对于本领域的一般技术人员，依

据本发明的思想，在具体实施方式及应用范围上均会有改变之处。综上所述，本说明书内容

不应理解为对本发明的限制。
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