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摘　要 : 在温度 T = 423～443 K ,压力 p = 112 MPa (表压) ,搅拌速率 N = 300～1 000 r/ min以及气体流量 (以标准

状况下计算) G = 018～210 L/ min条件下 ,以环烷酸钴作催化剂对环己烷液相空气氧化动力学进行了研究。实验

考察了搅拌速率、温度、催化剂等因素对于反应效果的影响。此外 ,在温度与催化剂对反应影响考察结果的基础

上 ,采用环己烷无催化氧化的动力学半机理模型得出了环己烷催化氧化动力学模型。该模型能够较好的预测实验

数据 ,其相对标准偏差 (RSD) < 10 %。
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　　环己烷氧化反应制备环己醇、环己酮 (两者混合

物俗称 KA油)是工业上的一类重要化学反应 ,世界

上 90 %以上的环己酮采用该法生产[1 ]。化学反应

动力学对于反应的放大和工艺操作具有十分重要的

意义。然而环己烷氧化反应动力学的研究主要集中

在无催化氧化方面[227 ] ,而催化氧化动力学模型的

研究较少 ,如 Pohorecki[829 ]对于钴盐催化氧化曾先

后提出过两个不同的动力学模型 ,前者是建立在环

己烷生产工艺 CYCLOPOL 工业装置试验数据的基

础上而得 ,而后者没有公布动力学速率常数。

Suresh等[10 ]对比了环己烷催化和无催化氧化反应 ,

指出两者在总体产物的生成速率上具有类似的特

征 ,但没有给出催化氧化动力学模型参数。

本文在高压反应釜中对环己烷液相空气氧化进

行环烷酸钴盐催化动力学研究 ,在工业上常用的温

度和催化剂范围内 ,详细考察了催化剂、反应温度对

于反应效果的影响 ,在此基础上建立了环己烷催化

氧化的动力学模型。

1　实验部分

111　实验装置

实验采用 015 L搅拌反应釜 ,如图 1所示。反

图 1　环己烷氧化反应实验装置图

Fig. 1　Schematic diagram of cyclohexane oxidation reaction

应前用焦磷酸钠涂壁技术[11 ]排除器壁效应。先将

含一定催化剂浓度的环己烷装入反应器 ,再用氮气

排除釜内空气 ,而后加热反应釜 ,当温度升至设定温

度时 ,通入空气开始反应 ;环己烷蒸汽冷凝后经过气

液分离器 ,液相回流进入反应器 ,不凝性气体经过湿

式气体流量计和氧气检测仪后放空排出室外。每隔

一定时间取样并立刻放置于冰箱中储存待分析。每

次反应完毕后 ,用温热丙酮多次清洗反应釜和搅拌

浆叶 ,排除残留反应物对于反应的影响。每个实验

点是相同条件下 3 次实验数据的算术平均值 ,所用

实验条件如表 1所示。

112　产物分析方法

实验所得产物环己醇、环己酮采用 GC214C (日

本岛津公司)气相色谱仪及色谱工作站分析检测 (检

测器 : FID 200 ℃;OV217色谱柱 ,程序升温 :80 ℃保

持 3 min ,以 30 ℃/ min升到 110 ℃,保持 5 min ;汽



表 1　实验条件

Table 1　Reaction conditions in this study

　　物理量/单位 　　取值范围

温度 T/ K (42310～44310) ±2

催化剂质量分数 C/ (μg/ g) 0～415

进气空气流量 (按标准状况计)
G/ (L/ min)

018～210

反应釜压力 p/ MPa 112±0102

实验装液量 V R/ mL 300

化 :200 ℃) 。氮气、氢气、空气由氮氢空一体机 (北

京科普生公司) 提供 ,其气体流量 : H2 为 50 mL/

min ,N2为 40 mL/ min ,空气为 500 mL/ min。利用 7

点内标法定量 ,所得环己醇、环己酮的线性相关因数

分别为 R0 = 01999 , 01998。环己基过氧化氢采用

碘量法分析 ;产物酸、酯采用化学滴定法分析。

2　结果与讨论

211　实验是否为本征动力学的判定

环己烷氧化反应具有烃类自催化氧化动力学方

面的复杂特征 ,Suresh[10 ]指出环己烷的自催化氧化

反应开始是反应动力学控制 ,反应速率对氧气呈现

为零级的特征 ;随着反应速率的上升 ,液相溶氧浓度

的降低 ,反应由动力学控制逐渐转变为传质控制。

为了确定化学反应究竟发生在液相主体还是在气液

界面上 , Krzyszioforski 等[12 ]定义了一个 q 函数 ,即

氧气通过液相主体的质量流量和通过气液界面的质

量流量之比 ,用下式表示

q =
( N G) x =δ

( N G) x = 0
=

1 - CG0×cosh (φ) / C Gi

cosh (φ) - C G0/ CGi
(1)

φ= ( k ×D GA ) 015×kL (2)

式中 q = 0 ,意味着氧气几乎完全消耗在液膜内 ,反

应为传质控制 ; q = 1 ,意味着氧气几乎全部通过液

膜进入了液相主体中 ,此时的反应为动力学控制。

利用 Akita公式[13 ] ,在本实验范围内 ,算出的 kL =

(1145 - 1152) ×10 - 4 m/ s ,结合后面的动力学模型

求出的总括速率常数 k01 (即式 (2)中的 k)可以算出

q = 0193 - 0196 ,基本上可以认为反应发生在液相

主体中 ,为动力学控制。

212　搅拌速率的影响

图 2考察了不同搅拌速率下环己烷催化氧化反

应。从图中可知搅拌速率 ( N ) 影响反应速率 ,在

N ≤800 r/ min 下 ,反应速率随搅拌速率上升而加

快 ;当 N 达到某一个临界值 ( N c) ,继续增加 N 则不

会对反应速率有显著的影响。在本试验中当搅拌速

率大于 800 r/ min时 ,搅拌对反应速率无直接影响。

本实验均采用 N = 1 000 r/ min。

213　催化剂和温度对反应的影响

图 3给出了气流量 G = 112 L/ min 条件下 ,不

同的温度和催化剂浓度所得的环己烷转化率或者总

图 2　搅拌速率对环己烷转化率的影响

Fig. 2　Effect of stirring rate on RH conversion

图 3　温度和催化剂对于环己烷转化率的影响

Fig. 3　Effect of temperature and catalyst on RH conversion

体产物生成量随时间的变化情况。从图 3 可以看出

温度 T = 423 K、催化剂质量分数 (以 Co2 +计) C =

115μg/ g与 T = 433 K , C = 0μg/ g 的转化率相似 ;

T = 433 K , C = 115μg/ g与 T = 443 K , C = 0μg/ g所

得结果也很相似。这说明温度上升 10 K与催化剂

质量分数增加 115μg/ g 可以获得大致相当的环己

烷转化率效果。但是当 C从 115μg/ g继续增加到

310μg/ g时 ,发现此时的转化率几乎没有增加 ,小于

温度升高 10 K时的转化率。这说明一方面适量催

化剂的加入可以明显加快反应速率 ,而且存在上述

几乎可以定量的温度和催化剂之间的当量关系 ;另

一方面 ,在催化反应的基础上继续增加催化剂用量

并不会导致类似结果 ,因此没有必要采用更高的催

化剂用量。

214　催化剂对产物分布的影响

从图 4可以得出 :1)在环己烷的催化氧化反应

中过氧化物含量明显低于无催化氧化中的过氧化物
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图 4　催化剂浓度对于环己烷氧化

反应产物分布的影响

Fig. 4　Effect of catalyst concentration on product

distribution in RH oxidation

含量 ,这说明催化剂具有促进 ROOH分解的作用。

2)无催化氧化过程中过氧化物浓度的极值出现在时

间 t = 30 min左右 ,催化氧化中则出现在 t = 5 min

处 ,而过氧化物浓度增长的过程正是诱导期中自由

基积累的过程 ,这说明催化剂的存在缩短了反应的

诱导期。3)尽管就总体产物的生成速率而言存在温

度升高 10 K与催化剂质量分数增加 115μg/ g可以

获得大致相当的效果 ,但是就每一种具体产物的生

成速率而言两者不存在对应关系。这一点暗示着催

化剂影响产物的生成历程 ,改变了产物组成。比如

可以明显看出无催化氧化过程所得的酮含量高于醇

含量 ,而在催化氧化中情况则刚好相反。

综上所述 ,在环己烷的液相氧化过程中加入适

量的催化剂可以缩短反应的诱导期 ,降低反应温度。

但是过量的采用催化剂是不必要的 ,工业上通常的

催化剂质量分数为 017～310μg/ g ,温度范围 423～

443 K ,本文考虑在上述温度范围内通过等温动力学

实验建立催化剂质量分数 C = 115μg/ g的环己烷催

化氧化动力学模型。

3　催化氧化动力学模型

311　模型的建立和求解

根据前述的催化动力学实验和催化机理的分析

可知 ,在适当的温度、催化剂作用下 ,环己烷的催化

氧化和无催化氧化动力学之间存在着某种“总体上”

的关系 ,因此 ,可以考虑在无催化氧化动力学模型的

基础上建立环己烷催化氧化动力学模型 ,并要求这

种无催化模型具有能够“总括”反应产物的特征。在

环己烷氧化反应的有报道的几个无催化动力学模

型[227 ]中 ,只有 Suresh 模型涉及到总体产物浓度的

生成速率求解 ,而且 Suresh模型结构简单又能反映

环己烷氧化过程中的自催化特征[5 ]。因此 ,本文采

用 Suresh模型来建立催化动力学模型方程。

将所有产物和副产物集总分析 ,由此推导出的

反应机理模型为

R·+ O2

k p

ROO· (3)

ROO·+ O2

k p1

P + R· (4)

ROO·+ PH
k p2

P + R· (5)

基于上述机理导出的环己烷、氧气的转化速率

以及包含环己醇、环己酮和环己基过氧化氢 (三者称

为初级产物)的中间体生成速率 ( r)为

rA =
- d cA

d t
=

k1 k3 cP cL

k1 + k2 cp + k3 cL
(6)

ro
2

=
d cL

d t
=

k3 cp cL ( k1 + k2 cp)

k01 + k2 cp + k3 cL
(7)

r I =
d c I

d t
=

k3 cP cL ( k1 - k2 c I)

k1 + k2 cP + k3 cL
(8)

( k01 = Kk p1 CA0 ; k02 = Kkp2 ; k3 = Kkp。 K :常数 ,反

应过程中总自由基浓度与总产物浓度的比值)

此外 ,鉴于液相为全混流的假设条件下 ,气相分

别处理成全混流和平推流所算得的结果并无较大差

别[14 ] ,为了便于计算 ,本文采用气、液均为全混流的

理想假设。

氧气在气相、液相中的物料平衡

d y
d t

=
V m (1 -ε)

V L
ε

GI
yin

1 - yin
-

yout

1 - yout
- kL a

( c 3 - cL ) V GL (9)

d cL

d t
= kL a ( c 3 - cL ) - rO

2
(10)

V GL = V L / (1 -ε) (11)

利用上述理想假设 ,其中

c 3 = H·p·y (12)

y = yout (13)

到达稳定状态时 ,

d y
d t

= 0 (14)
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d cL

d t
= 0 (15)

利用文献获得有关 Henry系数的计算公式[15 ]

以及 Akita等人[13 ]关于传质系数、比表面积和气含

率的计算公式可以获得上述方程的求解。

采用的多响应加权最小二乘非线性参数估计的

方法解微分方程组获得的反应速率常数。利用 C =

115μg/ g的等温动力学所得的实验数据 ,最终可以

获得环己烷催化氧化动力学的模型参数。

312　模型的求解结果

根据 Arrenius方程 k = k0exp ( - Ea/ R T)可以

求解出速率常数的表达式如表 2。

表 2　本文所得的速率常数与 Suresh无催化模型的对比

Table 2　Kinetic parameters obtained in this study

and in Suresh model[ 5 ]

i

本文模型 Suresh模型

Eai×10 - 5

/ (J / mol)

k0 i×10 - 11

/ (dm3/ (mol·s) )

Eai×10 - 5

/ (J / mol)

k0 i

/ (dm3/ (mol·s) )

1 11147 13190×1011 11152 816×1010

2 11312 1130×1014 11304 3167×1016

3 11127 3118×1015 11134 9163×1017

　　考虑到实验误差 ,从表 1、2 可以看出催化和无

催化动力学模型的氧化反应活化能并无较大的差

别 ,而且反映总体产物生成速率的动力学常数 k01

符合前面曾得出的结论 :在实验条件下 ,催化剂质量

分数从 0提高到 115μg/ g大致相当于温度升高 10

K的结果。比如温度 423 K、催化剂浓度为 115μg/ g

根据模型获得的 k01 = 1107 ×10 - 3与温度为 433 K

的无催化条件下所得的结果 k01 = 1109 ×10 - 3十分

接近。对比两个模型所获得的生成总体产物的速率

常数如表 3所示。

表 3　对比两个模型所获得的生成总体产物的速率常数 k01

Table 3　Comparison of k01 values reflecting the total products

in the above two models

T/ K

k01×103/ s - 1

本文模型

( C = 115μg/ g)

Suresh模型

( C = 0μg/ g)

423 1107 0151

433 2127 1109

443 4166 2124

从图 5 可见 ,上述模型能够较好的模拟环己烷

钴盐催化氧化过程 ,就实验数据进行的统计学分析

表明其计算值与实验值的相对标准偏差为 914 %。

图 5　实验值和计算值的比较

Fig. 5 Comparison between calculated and

experimental values

4　结论

(1)环己烷催化氧化过程中催化剂对反应的影

响可以概括为 :适量的催化剂可以缩短反应诱导期 ,

促进过氧化物的分解 ,加快反应速率。

(2)在温度 423～443 K范围内 ,对于环己烷氧

化反应的总体产物的生成速率来说 ,催化剂质量分

数 C从 0 增加 115μg/ g ,大致相当于温度升高 10

K。但是在催化氧化的基础上继续增加催化剂浓度

不能期待会有类似的结果。

(3)在温度与催化剂对反应影响研究的基础上

提出了环己烷催化氧化的动力学模型 ,该模型能够

较好地预测实验结果 ,统计学分析表明其预测值与

实际值的相对标准偏差 (RSD) < 10 %。

符 号 说 明
cA , cA0 ———环己烷浓度、初始环己烷浓度 , kmol/ m3

CG0 ———氧气在气相的初始浓度 , kmol/ m3

CGi———氧气在气、液界面处的浓度 , kmol/ m3

cI———环己醇、环己基过氧化氢、环己酮三者浓度之和 ,

kmol/ m3

c 3 , cL ———氧气在环己烷液相中的饱和浓度以及在液相中

的实际浓度 , kmol/ m3

cP———总产物浓度 , kmol/ m3
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D GA———氧气在环己烷中的分子扩散系数 , m2/ s

GI ———进、出口气体中惰性气体的物质的量流量 , mol/ s

H———氧气的 Henry系数 , kmol/ (m3·Pa)

k ———环己烷氧化反应的总速率常数 , s - 1

kP1 , kP2 ———反应速率常数 , m3/ (kmol·s)

kL ———氧气在环己烷中的物理传质系数 , m/ s

kLα———氧气在环己烷中的体积传质系数 ,s - 1

N G———氧气的物质的量流量 , mol/ s

V m , V L , V GL ———气体物质的量体积、液体的体积、反应体

系的总体积

yin , yout , y———氧气在进气口、出气口和气相中的体积分数

α———比表面积 ,m2/ m3

δ———膜厚 , mm

ε———气含率
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Kinetic model of cyclohexane oxidation in a
homogeneous catalysed process

L I Jing1 ,2 　J IN Hai2bo2 　TON G Ze2min2

(11College of Science , Beijing University of Chemical Technology , Beijing 100029 ;

21Department of Materials and Chemical Technology ,Beijing Institute of Petro2Chemical Technology , Beijing 102617 , China)

Abstract : A model of cyclohexane catalytic oxidation in a liquid phase was presented based on observation of the

effect of temperature and catalyst on the reaction. As a catalyst ,cobalt naphthenate was used under the condi2
tions as follows : the temperature T = 423～443 K , pressure p = 112 MPa and the stirring rate N = 300～1 000

r/ min. The reaction rate constants as well as the activation energies were determined on the basis of the experi2
mental results obtained in a laboratory reactor. The simulated results were in good agreement with the experi2
ments with a RSD < 10 %.

Key words : cyclohexane ; cyclohexanone ; catalysed oxidation ; reaction kinetic model
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