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微反应器中脂肪族 Ｃ４ ~ Ｃ９ 醛
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摘要:在连续流微反应器中ꎬ以环烷酸锰为催化剂ꎬ在不同的原料浓度、反应温度、反应压力和氧气用量下ꎬ研究了正戊醛连

续氧化制备正戊酸的反应工艺ꎮ 为了进行比较ꎬ在鼓泡塔反应器中通过相同反应物浓度对正戊醛氧化进行了研究ꎮ 结果表明ꎬ
在其他实验条件相似的情况下ꎬ连续流微反应器中正戊醛质量分数为 ５０％、ｎ(Ｏ２) ∶ｎ(原料)＝ ０􀆰 ６ ∶１、停留时间为 ８ ｍｉｎ、催化剂
质量分数为 １０ μｇ / ｇ、温度为 ４０℃、压力为 ０􀆰 ６ ＭＰａ 时ꎬ正戊酸的收率>９５％ꎬ停留时间、反应温度和压力均明显降低ꎮ 同时在微
反应器中考察了不同底物醛的氧化效果ꎬ并用气相色谱－质谱联用表征不同底物醛氧化反应进程和产物组成ꎮ 结果表明ꎬ温度
是影响不同醛转化率的关键ꎬ低碳链的醛结构简单、反应活性好、收率最高ꎮ 醛的碳链越长结构越复杂ꎬ需要进一步提高反应温
度来提高醛的反应活性和产品收率ꎮ
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　 　 脂肪族羧酸是一类极为重要的化合物ꎬ广泛应

用于食品、医药、农药和润滑油等领域ꎮ 低碳数脂肪

酸和部分高碳数(偶数)脂肪酸在自然界中存在ꎬ但
工业上主要以化学合成制得ꎬ高碳数(奇数)脂肪酸

只能通过人工合成制备ꎮ 有机羧酸的合成方法主要

有醛氧化法、羧化法(Ｋｏｃｈ 方法)、烃类直接氧化法、
醇氧化法等ꎮ ２０ 世纪 ６０ 年代ꎬ乙烯羰基化合成丙

醛实现工业化ꎬ美国联合碳化物公司(ＵＣＣ)开创了

丙醛氧化制备丙酸的先河ꎬ随着烯烃氢甲酰化技术

的发展与进步ꎬ醛氧化制羧酸成为羧酸的主要生产

路径[１－４]ꎮ 国内外研究者开展了醛氧化制酸工艺的

研究:一方面是对醛氧化间歇反应釜或连续反应塔

器的工艺设计和开发[５－７]ꎻ另一方面是对醛氧化过

程中催化剂、氧化剂、反应温度和反应时间等反应条

件的研究[８－１４]ꎮ
醛到酸的反应本质上是快速、强放热过程ꎬ及时

将反应热移出反应体系对反应产物的选择性、收率

和工艺安全性具有决定性影响ꎮ 以往的研究主要集

中在间歇反应器中制备酸ꎬ存在反应时间长、操作不

连续的缺点ꎬ气液传质限制了该反应的速度ꎬ工艺流

程的复杂性使醛氧化过程中的高收率难以保

证[１５－１７]ꎮ 因此研究绿色高效的醛氧化方法ꎬ尤其是
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使用更加绿色环保的氧化剂和氧化工艺对促进其生

产和下游衍生物的开发利用具有重要意义ꎮ 近年

来ꎬ研究人员将微反应器应用于液－液、气－液或者

含有固体参与的反应ꎬ微反应器不仅可以实现生产

的连续性ꎬ而且具有混合强度高、传质能力强、操作

安全、传热性能好等优点ꎮ 由于其良好的操作性能

和反应性能ꎬ已成为化学工程领域的研究热点[１８－２２]ꎮ
微反应技术可以大幅缩短由于需要将其中一个

物料慢滴加入体系而导致的过长的反应操作时间ꎬ
大大强化了反应的传质、换热过程ꎬ可以解决该类反

应剧烈放热而导致的反应飞温或反应失控的问题ꎬ
克服现有技术操作难度大、生产效率低和安全性差

等不足ꎬ同时也满足工艺快速放大实现生产的要

求[２３－２６]ꎮ 目前ꎬ在微反应器中醛通过空气氧化制备

脂肪族羧酸的研究还很少ꎬ为了探索在微反应器中

简单快速地合成正戊酸ꎬ笔者以空气为氧化剂、环烷

酸锰为催化剂ꎬ系统地研究了反应温度、停留时间、
反应压力、原料浓度、氧气用量对正戊酸收率的影

响ꎬ并对正丁醛、异丁醛、异戊醛、正己醛、正庚醛、正
辛醛、３ꎬ５ꎬ５－三甲基己醛等不同底物氧化结果和产

物组成进行了考察分析ꎮ

１　 试剂及仪器

正丁醛 ( > ９９％)、 异丁醛 ( > ９９％)、 正戊醛

(>９９％)、异戊醛(>９９％)、正己醛( >９９％)、正庚醛

(> ９９％)、正辛醛 ( > ９９％)、 ３ꎬ ５ꎬ ５ －三甲基己醛

( >９９％ )ꎬ 烯 烃 氢 甲 酰 化 工 艺 自 制ꎻ 正 丁 酸

(>９９􀆰 ５％)、异丁酸(>９９％)、正戊酸( >９９􀆰 ５％)、异
戊 酸 ( > ９９％)、 正 己 酸 ( > ９９􀆰 ３％)、 正 庚 酸

(>９９􀆰 ５％)、正辛酸( >９９􀆰 ５％)、３ꎬ５ꎬ５－三甲基己酸

(>９９％)ꎬ均为自制ꎻ环烷酸锰ꎬＭｎ 质量分数为

６％ꎬ上海阿拉丁生化科技股份有限公司生产ꎻ压

缩空气、氧气 ２０􀆰 ９％＋氮气 ７９􀆰 １％ꎬ天津浩伦气体

有限公司生产ꎮ
微通道反应器ꎬ芯片单元为双层碳化硅板式结

构ꎬ山东金德新材料有限公司生产ꎻ气液强化混合

器ꎬ流量 ０􀆰 １ ~ ６ Ｌ / ｍｉｎꎬ江苏石榴化工科技有限公

司生产ꎻ液体计量泵ꎬ流量 ０􀆰 ５ ~ １００ ｍＬ / ｍｉｎꎬ杭州

精进科技有限公司生产ꎻ气体质量流量计ꎬ流量

２００ ｍＬ / ｍｉｎꎬ北京七星华创流量计有限公司生产ꎻ
安捷伦 － ７８９０Ａ 气相色谱仪ꎬ ＤＢ － ＦＦＡＰ ( ３０ ｍ ×
０􀆰 ２５ ｍｍ×０􀆰 ２５ μｍ)ꎬ氢气流速为 ４０ ｍＬ / ｍｉｎꎬ空气

流速为 ３００ ｍＬ / ｍｉｎꎬ柱箱初始温度为 ６０℃ꎬ然后以

１５℃ / ｍｉｎ 升至 ３００℃ꎬ进样口温度为 ２８０℃ꎬ检测器

温度为 ３００℃ꎮ

２　 实验方法

醛氧化反应实验在配有微通道反应器、气液强

化混合器、计量泵和温度控制系统的连续流动装置

中进行ꎬ如图 １ 所示ꎮ 微通道反应器由盖板、热交换

层和反应层组成ꎬ反应器的核心部分为多个串联的

双层碳化硅反应片ꎬ反应通道尺寸≤１ ｍｍꎬ总容量

为 ２６􀆰 ４ ｍＬꎬ反应层和热交换层交错分布ꎬ反应物在

通道中经多次分裂合并以提高传质效率ꎮ 循环控温

系统根据温度传感器测量的反应层内部流体温度来

调节介质的温度ꎬ来自循环泵的硅油介质在热交换

层中流动ꎬ以保持在反应层中反应发生所需要的温

度ꎮ 实验开始时ꎬ原料和空气分别以不同的流速通

过液体计量泵 ２ 和气体质量流量计泵入气液强化混

合器中ꎬ与来自泵 １ 的催化剂溶液混合进入微通道

反应器内催化反应ꎬ当反应达到稳定状态后通过取

样点进行气相色谱分析ꎮ 反应结束后ꎬ产物经提纯

得到酸产品ꎮ 采用面积归一化法测定醛转化率、酸
选择性和酸收率ꎮ

图 １　 连续流微反应器流程图
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３　 结果与讨论

３􀆰 １　 鼓泡塔中正戊醛氧化反应

在 ５ Ｌ 连续鼓泡塔反应器中进行正戊醛氧化研

究ꎮ 在实验开始时ꎬ将 ｗ(正戊醛)＝ ５０％的溶液和

催化剂同时加入到反应器中ꎬ氮气充压至 １􀆰 ０ ＭＰａꎬ
通过自动控温系统将温度缓慢升至反应温度后ꎬ将
空气和含催化剂的原料分别通过质量流量计通入反

应器进行氧化反应ꎬ停留 ３ ~ ４ ｈ 后达到稳定运行状

态ꎬ反应温度可控制在 ５５~６０℃ꎬ连续运行 ８ ｈ 后产

物 ＧＣ 分析结果如表 １ 所示ꎮ
表 １　 正戊醛鼓泡塔氧化反应结果

反应时间 / ｈ 转化率 / ％ 选择性 / ％ 杂质 / ％ 收率 / ％

１ ９９􀆰 ２７ ９４􀆰 ４２ ５􀆰 ２８ ９３􀆰 ７３

２ ９９􀆰 ３２ ９４􀆰 ５８ ５􀆰 ４２ ９３􀆰 ９４

３ ９９􀆰 ３２ ９４􀆰 ５１ ５􀆰 ４９ ９３􀆰 ８７

４ ９９􀆰 ３０ ９４􀆰 ４７ ５􀆰 ５３ ９３􀆰 ８１

５ ９９􀆰 ２９ ９４􀆰 ３６ ５􀆰 ６４ ９３􀆰 ６９

６ ９９􀆰 ２６ ９４􀆰 ３８ ５􀆰 ６２ ９３􀆰 ６８

７ ９９􀆰 ３３ ９４􀆰 ０４ ５􀆰 ９６ ９３􀆰 ４１

８ ９９􀆰 ３２ ９４􀆰 ２５ ６􀆰 ０１ ９３􀆰 ６１

从表 １ 中可以看出ꎬ在连续鼓泡塔反应器中ꎬ催
化剂质量分数为 １０ μｇ / ｇ、ｎ (Ｏ２) ∶ ｎ (正戊醛) 为

０􀆰 ６~０􀆰 ８ ∶１条件下ꎬ正戊醛转化率可达 ９９􀆰 ３２％ꎬ此
时正戊酸收率为 ９３􀆰 ９４％ꎮ 但反应器内液相溶液中

氧气利用率较低ꎬ需提高氧醛摩尔比至 ０􀆰 ８ ∶１ꎬ以保

证正戊醛有较高的转化率ꎮ 随着反应时间延长ꎬ反
应器内部气相中氧气含量增加ꎬ危险系数增加ꎮ 此

外采用循环撤热的方式控制反应器内温度保持稳

定ꎬ外循环的高循环量消耗较大能耗ꎮ 因此开发既

高效缓和又成本合算的氧化工艺对工业生产效率的

提升具有重要意义ꎮ
３􀆰 ２　 微反应器中氧化反应

对醛类与氧气等强放热快速反应ꎬ在传统反应

器中易出现局部过热或温度分布不均导致反应效率

降低ꎬ还可能导致最终产品与原料或中间体产生不

期望的副反应ꎬ影响产品的纯度和选择性ꎮ 在这种

情况下ꎬ对反应过程的实时动态监控变得尤为重要ꎬ
但这样做往往会使操作变得更加繁琐ꎬ安全性也相

对较低ꎮ 相比之下ꎬ微通道反应器由于其独特的设

计特性ꎬ能够有效地促进化学反应的混合和热量传

递ꎬ确保反应物的停留时间分布均匀ꎬ从而显著提高

反应效率ꎬ使化学反应速率接近或达到理论动力学

的最大值ꎮ
３􀆰 ２􀆰 １　 正戊醛质量分数对反应的影响

正戊醛质量分数对反应的影响如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 正戊醛质量分数对反应的影响

ｗ(正戊醛) / ％ 转化率 / ％ 选择性 / ％ 杂质 / ％ 收率 / ％

３０ ９９􀆰 ８１ ９７􀆰 ３２ ２􀆰 ６８ ９７􀆰 １３

５０ ９９􀆰 ３８ ９６􀆰 ７０ ３􀆰 ３０ ９６􀆰 １０

７０ ９５􀆰 ７８ ９５􀆰 ４１ ４􀆰 ５９ ９１􀆰 ３８

９０ ９３􀆰 ３６ ９２􀆰 ８７ ７􀆰 １３ ８６􀆰 ７０

１００ ８９􀆰 ７２ ９０􀆰 ６６ ９􀆰 ３４ ８１􀆰 ３４

　 　 注:正戊酸为溶剂ꎬ压力为 ０􀆰 ６ ＭＰａꎬ温度为 ４０℃ꎬｎ(Ｏ２) ∶ｎ(原
料)＝ ０􀆰 ６ ∶１ꎬ停留时间为 ８ ｍｉｎꎬ环烷酸锰质量分数为 １０ μｇ / ｇꎮ

在微通道反应器中ꎬ由于反应器本身具有高效

传热换热特性ꎬ温度并未出现明显的上升ꎮ 溶剂用

量高有利于原料和产物在体系中分散ꎬ增强传热特

性ꎬ提高反应选择性ꎮ 而氧化反应速率快ꎬ氧气在原

料中溶解度低ꎬ溶剂比小ꎬ氧气消耗增加ꎬ传质依然

受限ꎬ溶剂比大ꎬ造成反应效率降低ꎮ 综合考虑反应

成本ꎬ适宜的正戊醛质量分数为 ５０％ꎮ
３􀆰 ２􀆰 ２　 空气流量对反应的影响

空气流量对反应的影响如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 空气流量对反应的影响

ｎ(Ｏ２) ∶ｎ(原料) 转化率 / ％ 选择性 / ％ 杂质 / ％ 收率 / ％

０􀆰 ５０ ∶１ ９８􀆰 ７３ ９５􀆰 １２ ４􀆰 ８８ ９３􀆰 ９１

０􀆰 ５５ ∶１ ９８􀆰 ７９ ９５􀆰 ５０ ４􀆰 ５０ ９４􀆰 ３４

０􀆰 ６０ ∶１ ９９􀆰 ３８ ９６􀆰 ７０ ３􀆰 ３０ ９６􀆰 １０

０􀆰 ８０ ∶１ ９９􀆰 ５８ ９６􀆰 ２７ ３􀆰 ７３ ９５􀆰 ８７

１􀆰 ００ ∶１ ９９􀆰 ８６ ９５􀆰 ５５ ４􀆰 ４５ ９５􀆰 ４２

　 　 注:正戊醛质量分数为 ５０％ꎬ压力 ０􀆰 ６ 为 ＭＰａꎬ温度为 ４０℃ꎬ停
留时间为 ８ ｍｉｎꎬ环烷酸锰质量分数为 １０ μｇ / ｇꎮ

由表 ３ 中可以看出ꎬ以空气中的氧气为氧化剂

时ꎬ增加氧气用量显著提高了正戊醛在相同时间内

的转化率ꎬ但也引起其他杂质增加的问题ꎮ 空气流

速对氧气在反应体系内停留时间造成影响ꎬ随着空

气流速的增加ꎬ降低了氧气停留时间ꎬ同时氧气供应

过剩ꎬ反应变为动力学控制ꎬ导致副反应出现ꎬ进而

增加工业分离成本ꎮ 当 ｎ(Ｏ２) ∶ｎ(原料)＝ ０􀆰 ６ ∶１时ꎬ
毛细管内的流体呈现出稳定的 Ｔａｙｌｏｒ 流动[２６－２７]ꎬ有
利于实现气液相之间高传质速率ꎬ综上ꎬｎ (Ｏ２ ) ∶
ｎ(原料)＝ ０􀆰 ６ ∶１为宜ꎮ
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３􀆰 ２􀆰 ３　 反应温度对反应的影响

反应温度对反应的影响如表 ４ 所示ꎮ
表 ４　 反应温度对反应的影响

温度 / ℃ 转化率 / ％ 选择性 / ％ 杂质 / ％ 收率 / ％

２２ ８７􀆰 ３５ ９０􀆰 ０６ ９􀆰 ９４ ７８􀆰 ６７

３０ ９３􀆰 ２４ ９５􀆰 ５３ ４􀆰 ４７ ８９􀆰 ０７

４０ ９９􀆰 ３５ ９６􀆰 ５９ ３􀆰 ４１ ９５􀆰 ９６

５０ ９９􀆰 ３８ ９６􀆰 ７０ ３􀆰 ３０ ９６􀆰 １０

７０ ９９􀆰 ３６ ９３􀆰 ２２ ６􀆰 ７８ ９２􀆰 ６２

８５ ９９􀆰 ４２ ９１􀆰 ０７ ８􀆰 ９３ ９０􀆰 ５４

　 　 注:正戊醛质量分数为 ５０％ꎬ压力为 ０􀆰 ６ ＭＰａꎬ停留时间为

８ ｍｉｎꎬｎ(Ｏ２) ∶ｎ(原料)＝ ０􀆰 ６ ∶１ꎬ环烷酸锰质量分数为 １０ μｇ / ｇꎮ

在常规反应器内ꎬ升高温度会导致过度氧化和

脱羧等多种副反应ꎮ 微通道反应器较大的表面积可

以显著提高传质和传热效率ꎬ从而避免局部过热的

问题ꎮ 从表 ４ 中可以看出ꎬ正戊醛的转化率随着温

度的升高而增加ꎬ当温度超过 ４０℃时ꎬ转化率的增

加幅度变小ꎮ 在低于 ５０℃的范围内ꎬ正戊酸的选择

性随着温度升高而增加ꎬ但超过 ５０℃后ꎬ正戊酸的

选择性反而下降ꎬ表明在该温度下产生了除正戊酸

外的其他副产物ꎮ 温度影响反应活化能及自由基的

形成ꎬ低温下ꎬ分子能量低ꎬ自由基反应速率较慢ꎬ副
产物尚未形成ꎻ随着反应温度的升高ꎬ分子能量增

加ꎬ自由基迅速累积ꎬ反应速率加快ꎮ 过高的温度使

羰基自由基快速分解ꎬ反应的选择性变差ꎬ导致低碳

数氧化物大量生成ꎬ并且尾气中 ＣＯ２、ＣＯ 及 ＶＯＣ 体

积分数增加ꎬ提高了尾气处理成本ꎮ 因此ꎬ适宜的反

应温度为 ４０℃左右ꎮ
３􀆰 ２􀆰 ４　 反应压力对反应的影响

反应压力对反应的影响如表 ５ 所示ꎮ
表 ５　 反应压力对反应的影响

压力 / ＭＰａ 转化率 / ％ 选择性 / ％ 杂质 / ％ 收率 / ％

０ ９５􀆰 ７２ ９３􀆰 ８２ ６􀆰 １８ ８９􀆰 ８０

０􀆰 ２ ９８􀆰 ５９ ９４􀆰 ７５ ５􀆰 ２５ ９３􀆰 ４１

０􀆰 ４ ９９􀆰 ３３ ９６􀆰 ６１ ３􀆰 ３９ ９５􀆰 ９６

０􀆰 ６ ９９􀆰 ３８ ９６􀆰 ７０ ３􀆰 ３０ ９６􀆰 １０

０􀆰 ８ ９９􀆰 ７２ ９３􀆰 ５０ ６􀆰 ５０ ９３􀆰 ２３

１􀆰 ０ ９９􀆰 ９０ ９１􀆰 ７０ ８􀆰 ３０ ９１􀆰 ６１

　 　 注:正戊醛质量分数为 ５０％ꎬ温度为 ４０℃ꎬ停留时间为 ８ ｍｉｎꎬ
ｎ(Ｏ２) ∶ｎ(原料)＝ ０􀆰 ６ ∶１ꎬ环烷酸锰质量分数为 １０ μｇ / ｇꎮ

从表 ５ 可知ꎬ压力提高至 ０􀆰 ６ ＭＰａ 时ꎬ受气液传

质控制ꎬ反应具有较高的收率和选择性ꎻ压力超过

０􀆰 ６ ＭＰａ 时ꎬ受动力学控制ꎬ反应选择性下降ꎮ 增加

反应压力可以保持反应体系为液相ꎬ减少正戊醛在

气相和尾气中的挥发ꎬ降低反应器内气相燃爆的风

险ꎮ 同时增加体系的溶氧量ꎬ提高氧气利用率ꎮ 但

是ꎬ过高的压力会增加氧化深度ꎬ增加尾气中一氧化

碳的浓度ꎬ并伴随着设备成本和运行费用的增加ꎮ
考虑到操作安全和工业化应用ꎬ维持正戊醛反应压

力在 ０􀆰 ６ ＭＰａ 以下为宜ꎮ
３􀆰 ３　 醛底物对比分析

在醛质量分数为 ５０％、催化剂质量分数为

１０ μｇ / ｇ、ｎ(Ｏ２) ∶ｎ(原料)＝ ０􀆰 ６ ∶１条件下ꎬ以相应酸

作为稀释溶剂ꎬ对不同底物的醛在微通道中的氧化

反应效果进行对比分析ꎬ结果如表 ６ 所示ꎮ
表 ６　 醛底物对比分析

序号 醛
转化率 /

％
选择性 /

％
ｗ(杂质) /

％
收率 /
％

１ 正丁醛 ９９􀆰 ５７① ９６􀆰 ２１ ３􀆰 ７９ ９５􀆰 ８０

２ 异丁醛 ９９􀆰 ５２① ９５􀆰 １７ ４􀆰 ８３ ９４􀆰 ７１

３ 正戊醛 ９９􀆰 ３５① ９６􀆰 ５９ ３􀆰 ４１ ９５􀆰 ９６

４ 异戊醛 ９９􀆰 ２６① ９５􀆰 ３８ ４􀆰 ６２ ９４􀆰 ６７

５ 正己醛 ９６􀆰 ６２① ９４􀆰 ７７ ５􀆰 ２３ ９１􀆰 ５７

　 　 ９９􀆰 ２３② ９５􀆰 ８９ ４􀆰 １１ ９５􀆰 １５

６ 正庚醛 ９２􀆰 ８９① ９２􀆰 ３３ ７􀆰 ６７ ８５􀆰 ７７

　 　 ９９􀆰 ２５② ９５􀆰 １６ ４􀆰 ８４ ９４􀆰 ４４

７ 正辛醛 ９２􀆰 ３３① ９１􀆰 ０２ ８􀆰 ９８ ８４􀆰 ０４

　 　 ９９􀆰 １３③ ９４􀆰 ６８ ５􀆰 ３２ ９３􀆰 ８６

８ ３ꎬ５ꎬ５－三甲基己醛 ９１􀆰 ４１① ８９􀆰 ５０ １０􀆰 ５０ ８１􀆰 ８１

　 　 ９９􀆰 ０７③ ９４􀆰 ０４ ５􀆰 ９６ ９３􀆰 １７

　 　 注:①反应温度为 ４０℃ꎻ②反应温度为 ４５℃ꎻ③反应温度

为 ５０℃ꎮ

从表 ６ 中可以看出ꎬ在相同的条件下ꎬ研究了脂

肪族 Ｃ４ ~Ｃ９ 醛在微通道反应器中的氧化反应ꎮ 不

同底物在微通道内的反应效率主要受温度和醛结构

的影响ꎬ随着碳链长度的增加ꎬ醛自身氧化活性降

低ꎬ需要进一步提高反应温度增加反应转化率ꎬ线性

脂肪醛的反应选择性最高ꎬ而具有多支链的 ３ꎬ５ꎬ５－
三甲基己醛反应选择性最低[２８]ꎮ 醛类化合物氧化

反应容易进行ꎬ对其反应机理的研究亦较多ꎬ其中有

氧条件下的自氧化反应机理如图 ２ 所示ꎮ
(１)醛类化合物链式自由基反应ꎬ醛自氧化生

成相应的过氧酸ꎻ(２)过氧酸与醛发生亲核加成反
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图 ２　 醛氧化反应机理

应生成 Ｃｒｉｅｇｅｅ 中间体ꎻ ( ３) Ｃｒｉｅｇｅｅ 中间体通过

Ｂａｅｙｅｒ－Ｖｉｌｌｉｇｅｒ 氧化重排反应生成最终产物ꎬ即过氧

键断裂后ꎬ生成两分子羧酸或者生成一分子羧酸和

一分子甲酸酯[２９]ꎮ 在脂肪醛氧化反应中ꎬ碳链越

长、支链越多发生碳链断裂生成副反应的概率和种

类也增加ꎬ因此氧化反应选择性降低ꎮ 研究表

明[３０]ꎬ使用催化剂可加速过氧化物分解ꎬ 加快

Ｃｒｉｅｇｅｅ 中间体直接分解为两分子酸ꎬ提高反应的选

择性ꎮ
３􀆰 ４　 醛氧化产物分析

利用气相色谱－质谱联用仪对不同底物醛在醛

质量分数为 ５０％、压力为 ０􀆰 ６ ＭＰａ、反应温度为 ４０℃
条件下氧化过程中生成的氧化产物进行了分析ꎬ检
测到产物的化学结构及其相对质量分数如表 ７
所示ꎮ

表 ７　 醛氧化产物分析

　 产品酸 烷烃
甲酸

烷基酯
酯 低碳醇 低碳酸 酮 烯醛

正丁醛 ９６􀆰 ２１ <１􀆰 ５０ ０􀆰 １２ ０􀆰 ７３ ０􀆰 ０７ ０􀆰 ６０ ０􀆰 ０４ ０􀆰 １３

异丁醛 ９５􀆰 １７ <１􀆰 ５０ ０􀆰 ２８ ０􀆰 ６８ ０􀆰 ０７ — ０􀆰 ０４ ０􀆰 ０９

正戊醛 ９６􀆰 ５９ <１􀆰 ５０ ０􀆰 ２７ ０􀆰 ７７ ０􀆰 ０７ ０􀆰 ６２ ０􀆰 ０４ ０􀆰 ０５

异戊醛 ９５􀆰 ３８ <１􀆰 ５０ ０􀆰 ４９ ０􀆰 ８２ ０􀆰 ０８ — ０􀆰 ０６ ０􀆰 ０４

正己醛 ９４􀆰 ７７ １􀆰 ５２ ０􀆰 ５２ １􀆰 ０４ ０􀆰 ０８ １􀆰 １５ ０􀆰 ０６ ０􀆰 ０３

正庚醛 ９２􀆰 ３３ １􀆰 ９５ ０􀆰 ７１ ２􀆰 ５０ ０􀆰 ３７ １􀆰 １９ — —

正辛醛 ９１􀆰 ０２ ２􀆰 ８４ １􀆰 ２０ ２􀆰 ３１ ０􀆰 ３９ １􀆰 ３３ — —

３ꎬ５ꎬ５－三甲

　 基己醛

８９􀆰 ５０ ３􀆰 ６１ １􀆰 ５６ ２􀆰 ２６ ０􀆰 ６７ １􀆰 ７６ — —

从表 ７ 中可以看出ꎬ醛氧化过程产生的氧化产

物主要为酸、烷烃、酯、醇、酮和烯醛ꎬ从一种醛到另

一种醛的氧化产物略有不同ꎮ 比较正构醛和带有侧

链的脂肪醛ꎬ低碳数的正构醛反应活性最好ꎬ主要产

品酸的收率最高ꎬ需要的氧化反应温度最低ꎮ 随着

醛侧链复杂程度增加ꎬ由于与醛碳结合的基团的迁

移能力不同ꎬ即 Ｈ>>叔烷基>环己基>仲烷基>苄基>
苯基>正烷基>甲基[３１]ꎬ不同取代基对 Ｃｒｉｅｇｅｅ 中间

体 Ｂａｅｙｅｒｅ －Ｗｉｌｌｉｇｅｒ 重排产生较大影响ꎬ伯烷基在

Ｃｒｉｅｇｅｅ 中间体中不容易迁移ꎬ因此在醛 α 位上没有

取代基的正构醛可以被定量地氧化成相应的酸ꎬ减
少副产物甲酸酯的生成ꎮ 对高碳链的醛ꎬ反应活性

相对较低ꎬ增加反应温度及停留时间可提高反应效

率ꎬ随着温度及停留时间的增加ꎬ自由基的浓度和单

位时间内分子碰撞频率增加ꎬ进一步造成了自由基

分解ꎬ脱除羰基变为烷烃副产物质量分数增加ꎮ 除

了从 Ｂａｅｙｅｒｅ－Ｖｉｌｌｉｇｅｒ 重排和自由基分解产生的甲

酸酯和烷烃之外ꎬ还检测到其他几种次要产物ꎬ如
醇、酮、烯醛和由过氧酸进一步分解失去 １ 个碳产生

的低碳酸ꎬ这些氧化产物的量和分布因醛而异ꎮ 就

次要氧化产物的性质而言ꎬ其都是由反应过程中自

由基裂解、醛二聚缩合反应和深度氧化脱去碳原子

产生的ꎬ醛氧化反应副产物种类多ꎬ但含量低ꎬ对后

续工艺高纯酸产品的纯化带来挑战ꎮ

４　 结论

(１)微通道反应器中ꎬ正戊醛氧化的适宜条件

是:ｗ(正戊醛)＝ ５０％、ｎ(Ｏ２) ∶ｎ(原料)＝ ０􀆰 ６ ∶１、停
留时间为 ８ ｍｉｎ、催化剂质量分数为 １０ μｇ / ｇ、反应温

度为 ４０℃、反应压力为 ０􀆰 ６ ＭＰａꎬ此时ꎬ正戊酸的收

率>９５％ꎮ
(２)对正丁醛、异丁醛、正戊醛、异戊醛、正己

醛、正庚醛、正辛醛、３ꎬ５ꎬ５－三甲基己醛在微通道反

应器中的反应效果进行分析ꎬ并利用气相色谱－质
谱联用仪对氧化组成进行了分析ꎬ结果表明ꎬ低碳链

的醛由于其结构简单ꎬ具有较好的反应活性ꎬ尽管副

产物种类较多ꎬ但其含量较低ꎮ 温度是影响不同碳

链长度醛转化率的关键因素ꎬ相较于低碳链的正构

醛ꎬ高碳链醛需要进一步提高反应温度ꎬ以提高其反

应活性和产品收率ꎮ
(３)与类似工艺条件下的鼓泡塔反应相比ꎬ微

通道反应器中正戊醛的收率增加了 ２􀆰 １６％ꎬ反应时

间、反应温度、反应压力和能耗大幅减少ꎬ提高了生

产效率ꎮ 该工艺对实现国内烯烃氢甲酰化下游醛氧

化制高端特种酸产业链的自主生产提供了技术
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