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ВВЕДЕНИЕ 

 

По прогнозам к концу XXI века средняя температура воздуха нижних слоев 

атмосферы повысится на 2,9-6,4 ºC. Согласно докладу МГЭИК 

(Межправительственная группа экспертов по изменению климата) изменения 

температуры в первую очередь вызваны повышением концентрации парниковых 

газов  вследствие человеческой деятельности [1].  

Наибольший вклад в создание парникового эффекта вносит диоксид 

углерода. В 2016 г. содержание СО2 в атмосфере Земли достигло рекордной 

концентрации.  Последние исследования ГСА (Глобальная служба атмосферы) 

показали, что в 2016 году уровень углекислого газа в атмосфере превысил 400 

ppm, что в 1,5 раза больше по сравнению с доиндустриальным показателем [2]. 

Повышение концентрации СО2 в атмосфере в первую очередь связано с резким 

увеличением выбросов при переработке и сжигании ископаемых видов топлива и 

ростом мирового автопарка [3].  

Решением данной проблемы является использование альтернативных 

источников химического сырья и энергии, в том числе использование 

возобновляемого растительного сырья. Одним из таких видов сырья являются 

непищевые растительные масла и получаемые на их основе метиловые эфиры 

жирных кислот (МЭЖК, биодизель). Биодизельное топливо не содержит 

соединений серы, нетоксично и полностью разлагается при попадании в 

окружающую среду [4]. Исследование Аргоннской национальной лаборатории 

(США) показало, что при использовании 100% биодизельного топлива выбросы 

парниковых газов по сравнению с нефтяным дизельным топливом снижаются на 

74 %. Снижение выбросов обусловлено  тем, что диоксид углерода, выделяемый 

при сжигании биодизеля, поглощается и перерабатывается растениями, из масла 

которых производится биодизель [5].  

Следует также отметить, что МЭЖК обладают высокими смазывающими 

свойствами и уже несколько десятилетий используются в качестве 

противоизносных присадок к дизельному топливу. 

https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9C%D0%93%D0%AD%D0%98%D0%9A
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Применяемые сегодня в основном в качестве топлива МЭЖК являются 

перспективным сырьевым источником.  

МЭЖК являются более экологичной альтернативой пластификаторам на 

основе эфиров фталевой кислоты. В настоящее время диоктилфталат (ДОФ) 

является наиболее востребованным пластификатором в промышленности, годовое 

потребление которого составляет миллионы тонн. Однако ДОФ характеризуется 

высокой токсичностью, канцерогенностью [6, 7], попадая в организм человека, 

практически не выводится [8, 9]. При этом эфиры фталевой кислоты достаточно 

легко вымываются из полимерных изделий [10-12]. В отличие от ДОФ МЭЖК 

нетоксичны и экологически безопасны, характеризуются низкой летучестью и 

высокой устойчивостью к воздействию низких температур, тепла и света, 

обладают хорошей совместимостью с поливинилхлоридом (ПВХ). По мнению 

специалистов МЭЖК могут заменить до 80% ДОФ при производстве изделий из 

ПВХ [13]. 

Перспективным направлением переработки МЭЖК является получение на 

их основе эпоксидированных стабилизаторов разложения ПВХ. В отличие от 

традиционных масел, используемых для производства стабилизаторов, МЭЖК 

имеют более низкую вязкость и более высокую реакционную способность, что 

позволяет существенно повысить производительность и селективность процесса 

эпоксидирования. Использование МЭЖК позволяет получить продукт с большим 

удельным содержанием эпоксидных групп, что должно обеспечить более 

высокую стабилизирующую способность и уменьшить требуемое содержание 

стабилизатора в ПВХ. Кроме того, МЭЖК гораздо менее окрашены, что имеет 

большое значение при получении изделий из ПВХ. 

Использование МЭЖК для производства высших жирных спиртов (ВЖС) 

является более предпочтительным по сравнению с использованием масел и 

высших жирных кислот. Гидрирование МЭЖК проводится в более мягких 

условиях, за счет чего существенно повышается селективность процесса, 

снижаются затраты на выделение и очистку продуктов [14]. 
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Еще одним перспективным направлением переработки МЭЖК является 

производство амидов жирных кислот  [14]. Амиды жирных кислот широко 

используются в производстве поверхностно-активных веществ, фунгицидов, 

ингибиторов коррозии, косметических средств, водоотталкивающих средств и 

антиблокирующих агентов при переработке пластмасс [15-18]. Кроме того, амиды 

жирных кислот являются эффективными цетаноповышающими добавками для 

дизельного топлива [19, 20]. В отличие от традиционных процессов на основе 

растительных масел, использование МЭЖК позволяет проводить процесс 

амидирования в мягких условиях, при этом за счет удаления метанола из 

реакционной массы обеспечивается практически количественный выход амидов.  

Следует также отметить, что гидродеоксигенация МЭЖК позволяет 

получать углеводороды С15-С17, по своему составу и свойствам близкие к 

нефтяным дизельным фракциям [21-23]. Однако, в отличие от прямой 

гидродеоксигенации растительных масел, сочетание переэтерификации и  

гидродеоксигенации МЭЖК позволяет получать в качестве сопродукта глицерин, 

широко применяемый в пищевой, текстильной, бумажной и кожевенной 

промышленности, медицине и косметологии. 

На сегодняшний день крупнейшим производителем биодизеля в мире 

является Европейский союз (ЕС). На долю ЕС приходится около 50 % мирового 

производства биодизельного топлива (рисунок 1) [24]. 
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Рис. 1 Объем мирового производства МЭЖК 

 – Всего Европа;  – США;  – Аргентина;  – Бразилия;  – Китай;  

– Индия;  – Всего. 

 

В ЕС биодизель является основным биотопливом, его доля от общего рынка 

транспортных биотоплив составляет около 80 процентов. Основные объемы 

производства биодизеля сосредоточены в Германии, Бельгии и Франции (рисунок 

2).  
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Рис. 2 Объем производства МЭЖК в странах ЕС 

 – Германия; – Бельгия;  – Франция;  – Испания; – Польша;     

– Великобритания; – Финляндия; – Португалия; – Италия;                     

 – Остальные страны ЕС 

 

Однако после нескольких лет быстрого роста производства биодизеля с 

2006 по 2009 года, когда производство МЭЖК увеличилось почти в 4 раза, 

наметилась тенденция к замедлению (рост производства составил 8 % в 2012 г. и 

0,2 % в 2016 г.), что связано со сложными рыночными условиями и сокращением 

земель, пригодных для сельскохозяйственной деятельности.  

В сложившихся условиях Аргентина и Соединенные Штаты Америки 

(США) резко увеличили экспорт биодизеля в страны ЕС [25]. 

В отличие от стран ЕС, в США существуют большие перспективы по 

наращиванию объемов производства биодизеля. В 2016 г. производство биодизеля 

в США из растительных масел составило 4669 тыс. тонн, при этом существенная 

часть топлива направляется на экспорт [26]. 

Благодаря налоговым льготам и наличию свободных земель, пригодных для 

земледелия, наблюдается бурный рост производства биодизеля в странах Южной 
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Америки. Лидирующую позицию по производству биодизеля в этом регионе 

занимает Бразилия. Объем производства биодизеля в стране за последние 6 лет 

увеличился на 1262 тыс. тонн и в 2016 г. составил 3614 тыс. тонн в год. Активно 

развивается производство биодизеля и в Аргентине. Однако, в отличие от 

Бразилии, где почти весь объем производимого биотоплива используется на 

внутреннем рынке, Аргентина активно экспортирует биодизель в страны ЕС [27, 

28]. 

Противоположная ситуация складывается в России. Являясь одной из 

ведущих стран-производителей и экспортеров нефти и газа, Россия имеет 

незначительную долю по производству биотоплива в общем объеме 

производимых энергоресурсов (около 1 %). В настоящее время в стране 

практически нет крупных промышленных производств биодизельного топлива, за 

исключением нескольких производств, которые работают в регионах и 

поддерживаются региональной администрацией или частными компаниями [24]. 

 В последние годы одним из приоритетных направлений российского 

правительства является развитие сельскохозяйственного сектора с целью не 

только покрытия дефицита импортной пищевой продукции, но и увеличения 

производства растительных масел и биотоплива. Согласно распоряжению 

Правительства РФ от 18 июля 2013 г. № 1247-р об утверждении плана 

мероприятий "Развитие биотехнологий и генной инженерии", доля моторного 

биотоплива и его компонентов в общем объеме потребления топлива к 2018 г 

должна составить не менее 8 % [29].  

С 2010 по 2015 гг. производство рапсовых и соевых масел в РФ увеличилось 

практически в 2 раза и составило 950 тыс. тонн [30, 31]. При этом увеличение 

производства масла связано в первую очередь с его экспортом в европейские 

страны, в которых растет производство биодизеля на его основе [32]. С июля 2015 

г по февраль 2016 г из России было экспортировано 150900 тонн рапсового масла 

в страны ЕС. По последним прогнозам в ближайшие годы экспорт рапсового 

масла и семян будет только увеличиваться за счет роста посевов данной культуры 

[24].  
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Следует также отметить, что развитие биодизельной отрасли в Европе и 

появление на рынке большого количества глицерина, образующегося в качестве 

сопродукта при производстве биодизеля, привело к тому, что отечественные 

производства синтетического глицерина стали нерентабельными и были закрыты. 

При этом только в 2012 г. импорт глицерина в РФ составил порядка 91000 тонн и 

постоянно возрастает [33].  

Все это обусловливает высокую актуальность создания в России 

собственных предприятий по производству МЭЖК и глицерина.  

Кроме того, несмотря на то, что в  последние десятилетия технологии 

переэтерификации являются объектом активных исследований, и опубликовано 

огромное количество научных работ, посвященных данной проблематике, в 

настоящее время основные промышленные способы производства биодизельного 

топлива основаны на использовании гомогенных основных катализаторов. 

Применение гидроксидов и алкоксидов щелочных металлов, обусловливает 

необходимость стадии удаления катализатора, образование больших количеств 

сточных вод и высокие затраты на выделение и очистку МЭЖК и глицерина.  

Предлагаемые в научной и патентной литературе гетерогенные 

катализаторы характеризуются низкой активностью или имеют низкий срок 

службы. Одна из немногих технологий, основанных на использовании 

гетерогенного катализатора и промышленно реализованных, технология Esterfip-

H предусматривает проведение процесса переэтерификации при температуре  

210 ºС и давлении 60 атм., при этом используется огромный избыток метанола 

 (65 кратный) [34]. 

Таким образом, целью настоящей работы являлась разработка новой 

отечественной технологии производства МЭЖК, позволяющей исключить 

недостатки, присущие традиционным технологиям переэтерификации 

растительных масел. 

Для достижения поставленной цели были определены следующие задачи:  

1. Исследование активности и стабильности основных катализаторов в 

процессе переэтерификации растительных масел метанолом.  
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2. Изучение основных закономерностей протекания процесса 

переэтерификации с использованием оксида кальция в качестве катализатора.  

3. Исследование стабильности оксида кальция в процессе 

переэтерификации. Разработка методов активации оксида кальция.  

4. Исследование кинетических закономерностей переэтерификации 

растительных масел метанолом в присутствии активированного оксида кальция, 

построение математической модели, адекватно описывающей экспериментальные 

данные. 

5. Исследование фазовых равновесий в системах исходных веществ и 

продуктов реакции переэтерификации растительных масел метанолом. 

6. Разработка принципиальной технологической схемы получения, 

выделения и очистки МЭЖК. 

Научная новизна работы.  

1. Было показано, что катализаторы на основе оксидов магния и кальция, а 

также солей щелочных металлов, нанесенных на оксид кальция, 

позиционируемые в научных работах как гетерогенные, проявляют высокую 

каталитическую активность в основном за счет растворения в реакционной массе. 

2. При изучении закономерностей процесса переэтерификации 

растительного масла метанолом в присутствии оксида кальция было показано, 

что:  

- на начальном этапе процесса наблюдается индукционный период, в ходе 

которого скорость образования МЭЖК достаточно низкая, при этом свободный 

глицерин практически не образуется. По завершению данного периода 

наблюдается резкое увеличение скорости реакции; 

- в ходе индукционного периода в результате взаимодействия глицерина с 

оксидом кальция образуется глицероксид кальция, характеризующийся высокой 

каталитической активностью в процессе переэтерификации. 

3. В ходе работы синтезирован и выделен глицероксид кальция.  

С использованием ЯМР-спектроскопии, рентгенофазового анализа,  
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ИК-спектрометрии, электронной микроскопии и других современных методов 

исследованы физико-химические свойства глицероксида кальция, сделано 

предположение о его строении. 

4. Впервые исследованы кинетические закономерности переэтерификации 

растительных масел метанолом в присутствии глицероксида кальция и построена 

математическая модель, адекватно описывающая процесс. 

5. Впервые изучено фазовое равновесие жидкость-жидкость в системе 

триглицериды жирных кислот-метанол-МЭЖК и определены параметры 

бинарного взаимодействия для уравнения NRTL, необходимые для расчета 

технологического оборудования. 

Практическая значимость. 

Разработана новая технология производства МЭЖК, основанная на 

использовании высокоактивного катализатора – глицероксида кальция. В отличие 

от традиционных технологий, основанных на использовании гидроксидов и 

алкоксидов щелочных металлов, разработанная технология позволяет достигать 

высоких выходов МЭЖК, при этом существенно упрощается стадия удаления 

катализаторов, снижается количество отходов и, соответственно, снижаются 

затраты на производство.  

Проведенные в работе исследования по активности и стабильности 

каталитических систем переэтерификации, а также исследования 

закономерностей протекания процесса переэтерификации в присутствии 

соединений кальция имеют фундаментальное значение для развития технологий 

переработки возобновляемого сырья и производства биотоплива. 

Положения, выносимые на защиту. 

1. Результаты исследования активности основных катализаторов в процессе 

переэтерификации растительных масел метанолом. 

2. Результаты исследования активации и дезактивации оксида кальция в 

процессе переэтерификации.  
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3. Метод получения высокоактивного катализатора переэтерификации - 

глицероксида кальция и результаты исследования его физико-химических 

свойств. 

4. Результаты исследования кинетических закономерностей процесса 

переэтерификации растительного масла метанолом в присутствии глицероксида 

кальция. 

5. Результаты исследования фазовых равновесий в системах исходных 

веществ и продуктов реакции переэтерификации растительных масел метанолом. 

6. Основы технологии получения МЭЖК переэтерификацией растительных 

масел метанолом на высокоактивном катализаторе – глицероксиде кальция. 

Апробация работы.  

Основные результаты диссертационной работы были представлены на 

всероссийских и международных конференциях: Международной технической 

конференции «Современные достижения в области клеев, герметиков. 

Материалы, сырье, технологии» (Дзержинск, 2013 г.); Всероссийской научной 

молодежной школы-конференции «Химия под знаком «Сигма». Исследования, 

инновации, технологии» (Омск, 2014 г.); XV International scientific conference 

«High-tech in chemical engineering-2014» (Moscow, 2014 y.); Международной 

научной конференции  «Полифункциональные химические материалы и 

технологии»  (Томск, 2015 г.); XIX Всероссийской конференции молодых ученых-

химиков (Нижний Новгород, 2016 г.); XVI International Scientific Conference «High-

Tech in Chemical Engineering – 2016» (Moscow, 2016 y.); Научно-практической 

конференции с международным участием «Инновационные технологии в 

промышленности: образование, наука и производство» (Стерлитамак, 2016 г.). 

Личный вклад автора.  

Автор принимал участие в постановке задач данной диссертационной 

работы; самостоятельно собрал и систематизировал данные, представленные в 

научной литературе; автор самостоятельно проводил эксперименты и 

математическую обработку полученных данных; принимал участие в 

интерпретации экспериментальных данных. 
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1 СПОСОБЫ ПРОИЗВОДСТВА МЭЖК 

 

На сегодняшний день основным промышленным способом получения 

биодизеля является метанолиз растительного масла в присутствии гомогенных 

оснований [35-37]. Однако в связи с большим количеством недостатков 

гомогенного катализа в последние годы активно разрабатываются альтернативные 

технологии переэтерификации, основанные на использовании гетерогенных 

катализаторов [38-41] и ферментов [42-45], а также некаталитические технологии 

переэтерификации в субкритических и сверхкритических условиях [46-49]. 

  

1.1 Гомогенные катализаторы переэтерификации 

 

Традиционная промышленная технология производства МЭЖК основана на 

использовании гомогенных основных катализаторов.  

В качестве катализаторов переэтерификации обычно используются 

гидроксиды, алкоксиды и карбонаты щелочных металлов в количестве 0,2-1% 

масс. от реакционной массы [50-57]. Процесс переэтерификации проводят в 

периодическом режиме в избытке метанола (мольное соотношение метанол:масло 

составляет 3:1 - 20:1) и мягких условиях (30-70 
о
С и 0,1МПа) [58, 59]. 

В работе  [60] предлагается проводить процесс переэтерификации 

пальмового масла метанолом в присутствии 1 % масс. гидроксида натрия в 

непрерывном режиме. Процесс проводили при 60 ºС и мольном соотношении 

метанол:масло 6 к 1. Предлагаемый способ обеспечивает выход МЭЖК 98,2 % 

при времени пребывания 9 мин.  

Для интенсификации процесса переэтерификации предлагается 

использовать растворители-гомогенизаторы. В работах [61-64] показано, что 

использование гомогенизаторов, таких как тетрагидрофуран, диэтиловый эфир, 

хлорбензол и ацетон, позволяет снизить диффузионные затруднения и повысить 

скорость протекания переэтерификации. Однако применение гомогенизаторов 

приводит к снижению производительности процесса, а также к необходимости 
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дополнительной энергозатратной стадии регенерации растворителя, что 

обуславливает усложнение и удорожание стадии выделения и очистки МЭЖК. 

Существенным недостатком использования гомогенных основных 

катализаторов является невозможность их использования для переработки масел с 

повышенной кислотностью (более 3 % масс.) [65]. Свободные жирные кислоты 

(СЖК) дезактивируют катализаторы, в результате чего необходимо использовать 

большее количество катализатора, а образующиеся соли жирных кислот 

усложняют сепарацию реакционной смеси [66-67]. 

Для переработки сырья с высоким содержанием СЖК предлагается 

использовать кислотные катализаторы - серную, соляную и фосфорную кислоты 

[66, 68-71]. Кроме традиционных минеральных кислот в качестве катализаторов 

переэтерификации также используют ионные жидкости [72-75] и льюисовские 

кислоты [76, 77].  

Активность кислотных катализаторов практически не зависит от 

содержания СЖК, при этом катализаторы данного типа одновременно с 

переэтерификацией триглицеридов инициируют процесс этерификации СЖК, что 

позволяет достигать высокие выходы МЭЖК. Однако в присутствии кислотных 

катализаторов реакция переэтерификации протекает значительно медленнее, чем 

в присутствии гомогенных оснований. Для достижения выхода МЭЖК около      

90 % при температуре 65-120 ºС в присутствии гомогенных кислотных 

катализаторов необходимо до 12 ч [74, 76, 78-80].  

Еще одним недостатком использования кислотных катализаторов является 

их высокая чувствительность к воде. Даже небольшое количество воды в 

исходном сырье оказывает существенное негативное влияние на выход МЭЖК 

(при содержании воды ~ 2 % масс. выход МЭЖК составляет не более 50 %) [81]. 

В последние годы переработку растительных масел с высоким содержанием 

СЖК предлагается проводить в две стадии. На первой стадии проводят процесс 

этерификации свободных жирных кислот с использованием кислотных 

катализаторов, обычно серной кислоты, при этом выход МЭЖК достигает 30 %. 

Далее реакционную массу промывают и сепарируют. После отделения водной 



18 

 

фазы реакционную массу направляют на переэтерификацию. Процесс 

переэтерификации проводят в течение 30-60 мин в присутствии ~ 1 % масс. 

гидроксида калия. После двух стадий выход МЭЖК достигает 98-99 % [82, 83].  

Таким образом, относительно недорогие гомогенные кислоты и основания 

обеспечивают высокую скорость протекания процесса переэтерификации в 

мягких условиях. Однако, несмотря на все преимущества, при проведении 

гомогеннокаталитического процесса необходима стадия удаления катализатора из 

продуктов реакции. При этом снижается производительность процесса и 

образуется большое количество трудноутилизируемых отходов. Кроме того, 

кислотные и основные катализаторы характеризуются высокой 

чувствительностью к наличию воды и СЖК, что накладывает жесткие 

ограничения на качество исходного сырья. Поэтому в последние годы основное 

внимание исследователей преимущественно сосредоточено на разработке 

некаталитических процессов переэтерификации в суб- и сверхкритических 

условиях, а также процессов переэтерификации в присутствии гетерогенных 

кислотных и основных катализаторов, которые более безопасны и просты в 

применении, проще отделяются от реакционной массы и менее коррозионно-

активны.   

 

1.2 Некаталитические процессы производства МЭЖК 

 

В последние годы все большее внимание уделяется некаталитическим 

процессам получения МЭЖК в суб- и сверхкритических условиях [47, 48, 84-87]. 

Проведение процесса переэтерификации триглицеридов растительных масел 

метанолом при температурах 280-350 ºC и давлениях  14-20 МПа позволяет без 

использования катализаторов достигать высокие выходы МЭЖК. 

В работе [88] переэтерификацию соевого масла метанолом проводили при 

280 ºС и мольном соотношении метанол:масло 40:1, при этом выход МЭЖК     ~ 

90 % достигался через 30 минут проведения процесса. Увеличение температуры 
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проведения процесса (более 300 ºС) за счет протекания побочных реакций 

привело к существенному снижению выхода МЭЖК.  

Для снижения температуры проведения процесса переэтерификации 

предлагается использовать растворители-гомогенизаторы, такие как гексан, 

гептан, тетрагидрофуран (ТГФ), толуол, пропан и углекислый газ (СО2) [89-93].  

Применение ТГФ и гексана позволяет снизить температуру проведения 

процесса переэтерификации с 350 ºС до 290 ºС, при этом уже за 10 минут выход 

МЭЖК достигает 78 % [93]. Следует отметить, что температуры кипения ТГФ, 

гексана и метанола достаточно близки (65 ºС, 66 ºС и 69 ºС для метанола, ТГФ и 

н-гексана соответственно), поэтому для повторного использования они могут 

выделяться из реакционной массы без дополнительного разделения.  

В работе [92] в качестве растворителя предлагается использовать пропан. 

При температуре 280 ºС, давлении 130 атм. и мольном соотношении 

пропан:метанол:масло ~1:20:0,83 выход МЭЖК достиг 98 % уже за 10 мин.  

Высокий выход МЭЖК достигается и при использовании углекислоты в 

качестве растворителя. В работе [94] за 10 минут проведения процесса выход 

МЭЖК достиг 98,5 % при температуре 280 ºС, давлении 145 атм. и мольном 

соотношении СО2:метанол:масло ~ 1:40:1,66.  

Основным достоинством процесса переэтерификации в  суб- и 

сверхкритических условиях является отсутствие трудоемкой стадии отделения 

катализатора от реакционной массы, обусловливающей образование большого 

количества стоков, а также отсутствие жестких требований к сырью по 

содержанию СЖК и воды. Более того, было установлено, что наличие СЖК и 

воды (до 50 % масс.) в растительных маслах приводит к увеличению скорости 

переэтерификации в сверхкритических условиях [95, 96].  Однако, несмотря на 

достоинства, промышленное производство МЭЖК в суб- и сверхкритических 

условиях с технико-экономической точки зрения менее привлекательно по 

сравнению с низкотемпературными процессами переэтерификации из-за 

сложности аппаратурного оформления, высоких капитальных и энергетических 

затрат. 
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1.3 Ферментативные процессы производства МЭЖК 

 

Для переэтерификации триглицеридов растительных масел используют 

ферменты - внеклеточные (панкреатическая липаза, липопротеинлипаза, 

эндотелиальная липаза, фосфатидилсеринфосфолипаза A1 и др.) и 

внутриклеточные (мембраносвязанные ферменты, микроорганизмы) липазы [43]. 

В отличие от гомогенных катализаторов ферменты позволяют проводить процесс 

переэтерификации растительных масел даже с высоким содержанием СЖК и 

воды [43, 97-99]. 

В работе [100] исследован процесс переэтерификации подсолнечного масла 

с использованием внеклеточной липазы, выделенной из микроорганизмов Mucor 

racemosus, Rhizopus nigricans и Aspergillus terreus. При температуре 40 ºС и 

мольном соотношение метанол:масло 5:1 в присутствии 30 % масс. фермента 

выход МЭЖК достиг 85 % за 2 ч проведения процесса. Однако использование 

внеклеточных липаз, как и гомогенных катализаторов, связано с необходимостью 

сложной стадии удаления катализатора из реакционной массы.  

Решить проблему выделения катализатора позволяет использование 

иммобилизованных на пористых носителях внутриклеточных липаз [101, 102]. 

Однако при использовании иммобилизованных ферментов для достижения 

высоких выходов МЭЖК требуется до нескольких суток проведения процесса  

[103-107]. Так при проведении процесса переэтерификации при 30 ºС и мольном 

соотношении метанол:масло 3:1 в присутствии 8 % масс. катализатора – 

иммобилизованной на кремневом носители липазы Rhizopus chinensis 

(lyophilizedmycelia), выход МЭЖК достиг 86 % только через 72 часа [103]. 

К недостаткам использования ферментативных катализаторов 

переэтерификации также нужно отнести их высокую стоимость  и низкую 

устойчивость к воздействию температур [66, 108]. 

Кроме того, ферментативные катализаторы дезактивируются при 

взаимодействии с большими количествами спиртов [109, 110]. В работе [110] 

исследовано влияние избытка метанола на выход МЭЖК при переэтерификации 
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соевого масла в присутствии липазы Thermomyces lanuginose, нанесенной на 

акриловую смолу. Показано, что при четырехкратном избытке метанола 

достигается выход МЭЖК ~ 92 %. Увеличение количества метанола приводит к 

резкому снижению выхода эфиров, и при пятикратном мольном избытке метанола 

выход МЭЖК составил всего 80 %.  

Для продления срока эксплуатации ферментативных катализаторов 

предлагается поддерживать в реакционной системе мольное соотношение 

спирт:масло не выше 2:1. Однако при таких соотношениях резко падает скорость 

реакции переэтерификации, и для достижения высоких выходов необходимо 

значительно большее время проведения процесса [111, 112]. 

 

1.4 Гетерогенные основные катализаторы 

 

Среди гетерогенных основных катализаторов переэтерификации 

растительных масел наибольшее распространение получили основные цеолиты, 

гидротальциты и основания, нанесенные на пористые носители. 

В качестве катализаторов реакции переэтерификации обычно используют 

натрий-замещенные цеолиты типов Х и Y [113-116]. В работе [117] проведены 

испытания каталитической активности цеолитов NaX в процессе 

переэтерификации соевого масла при 60-150 ºС. Цеолиты NaX показали низкую 

каталитическую активность в реакции переэтерификации. При 150 ºС и мольном 

соотношении метанол:масло 6:1 через 24 часа проведения процесса выход МЭЖК 

не превышал 30 %. Cs-замещенные цеолиты Х также показали низкую 

активность. При 65 ºС и мольном соотношении метанол:масло 275:1 через 22 часа 

проведения процесса выход МЭЖК составил 95 % [118].  

Более высокую активность в процессе переэтерификации проявляют  

цеолиты титансиликатной структуры ETS-10. В работе [117] в присутствии 

цеолита ETS-10 при 120 ºС за 24 часа проведения процесса был достигнут выход 

МЭЖК ~ 92 %.  
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Повысить каталитическую активность позволяет нанесение на их 

поверхность гидрокидов щелочных металлов. В работе [119] при использовании 

природного цеолита, с нанесенным на его поверхность гидроксидом калия, в 

качестве катализатора переэтерификации выход МЭЖК 95 %  был достигнут уже 

через 2 часа проведения процесса. Однако при повторном использовании 

катализатора выход МЭЖК значительно снижался, что, по-видимому, связано со 

смыванием гидроксида калия с поверхности цеолита. 

По сравнению с цеолитами более высокую каталитическую активность в 

реакции переэтерификации растительных масел метанолом проявляют 

гидротальциты [120-123]. Гидротальциты представляют собой магний-

алюминивые гидрокарбонаты слоистой структуры с общей формулой 

Mg6Al2(OH)16CO3·4H2O. Гидротальциты могут использоваться в реакции 

переэтерификации растительных масел даже с высоким содержанием СЖК и 

воды, при этом обеспечивается высокий выход МЭЖК 90 % за 9 ч.  

Для повышения каталитической активности гидротальцитов в процессе 

переэтерификации растительных масел их поверхность модифицируют оксидами 

металлов (цинка, железа, магния, лантана и др.). Повышение активности 

гидротальцитов связывают с образованием на их поверхности более основных 

центров [124]. 

В работе [125] проведено исследование каталитической активности лантан-

модифицированного гидротальцита. При использовании модифицированного 

гидротальцита при мольном соотношении метанол:масло 15:1  и температуре 150 

ºС выход МЭЖК составил 95 % через 4 часа проведения процесса.  

В работе [126] исследовалась каталитическая активность гидротальцита, 

модифицированного оксидом магния, в процессе переэтерификации растительных 

масел (неочищенного и рафинированного пальмового масла, кокосового масла и 

отработанного пальмового масла). Для всех типов масел выход МЭЖК превышал 

80 % через 6 часов проведения процесса. Однако для достижения высоких 

выходов необходима высокая температура проведения процесса – 120-200 ºС. 
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С целью увеличения каталитической активности и снижения температуры 

проведения процесса переэтерификации на гидротальциты наносят соли 

щелочных металлов (йодид калия, карбонат калия и др.). При использовании 

карбоната калия, нанесенного на гидротальцит, в качестве катализатора 

переэтерификации при 65 ºС за 3 часа проведения процесса выход МЭЖК 

достигает 97% [127, 128]. Однако за счет вымывания карбоната калия 

катализаторы данного типа быстро теряют активность, и их использование 

ограничено несколькими циклами. 

В целом применение гидротальцитов и цеолитов в процессах 

переэтерификации растительных масел связано с целым рядом недостатков: 

жесткими условиями проведения процесса, необходимостью использования 

больших количеств катализатора и большого избытка метанола. 

В настоящее время активно исследуется возможность использования в 

процессе переэтерификации оксидов алюминия, модифицированных 

гидроксидами и солями щелочных металлов. Катализаторы данного типа 

проявляют высокую активность в процессе переэтерификации различных 

растительных масел и позволяют проводить процесс в мягких условиях 

(температура 50-70 ºС и атмосферное давление) [129-140]. 

Каталитическая активность гидроксида калия, нанесенного на поверхность 

оксида алюминия, исследована в работе [141]. Процесс переэтерификации соевого 

масла проводили в присутствии 6,5 % масс. катализатора при 60 ºС и мольном 

соотношении метанол:масло 70:1. В присутствии катализатора, содержащего 35% 

гидроксида калия, уже за 2,5 часа проведения процесса выход МЭЖК составил    

99 %.  

В работе [142] процесс переэтерификации рапсового масла проводили в 

присутствии карбоната калия, нанесенного на оксид алюминия. В присутствии  

4 % масс. катализатора за 3 часа проведения процесса при 50 ºС и мольном 

соотношении метанол:масло 15:1 был достигнут выход МЭЖК 98,6 %.  Высокая 

каталитическая активность катализатора объясняется авторами тем, что при 

прокаливании происходит разложение солей калия с образованием К2О и 



24 

 

каталитических центров K-O-Al на поверхности катализатора, в результате чего 

значительно повышается основность катализатора и, соответственно, его 

каталитическая активность.  

Verziu  и др. исследовали активность в реакции переэтерификации фторидов 

щелочных металлов, нанесенных на поверхность оксида алюминия [143]. Авторы 

работы предполагают,  что при нанесении фторидов щелочных металлов на оксид 

алюминия и последующем прокаливании, на поверхности катализатора 

образуются активные фторалюминаты. При использовании данных катализаторов 

в реакции переэтерификации при 75 ºС и мольном соотношении метанол:масло 

4:1 за 2 часа проведения процесса выход МЭЖК достигал 85 %. Однако после  

5 циклов работы активность катализаторов существенно падала, а выход МЭЖК  

снижался до 37 %. 

В работе [140] процесс переэтерификации соевого масла проводили в 

присутствии «супероснования» Eu2O3/Al2O3. Основность такого катализатора по 

шкале Гамета достигает 26 ед. Однако, несмотря на высокую основность 

катализатора, при 70 ºС за 8 часов выход МЭЖК составил всего 64 %. 

Ma и Kim исследовали активность «суперосновных» катализаторов 

переэтерификации типа K/KOH/γ-Al2O3 и Na/NaOH/γ-Al2O3 [144, 145]. Данные 

катализаторы проявили высокую каталитическую активность, при 60 ºС и  

мольном соотношении метанол:масло 9:1 выход МЭЖК достигал 90 % за 2,5 часа. 

Однако в ходе исследования было обнаружено, что при проведении процесса 

переэтерификации происходит смывание с поверхности носителя активного 

компонента, о чем свидетельствовало повышение содержания ионов K
+
 и Na

+ 
в 

реакционной массе. В результате, уже через несколько циклов работы, 

катализатор практически полностью дезактивировался.  

Перспективными катализаторами переэтерификации растительных масел 

считаются оксиды щелочноземельных металлов [146-150]. 

Сравнение каталитической активности оксидов магния, кальция, стронция и 

бария в реакции переэтерификации соевого масла метанолом показало, что 

каталитическая активность изменяется в ряду MgO<CaO<SrO<BaO [151]. Однако 
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оксиды бария и стронция практически полностью растворяются в реакционной 

массе, что исключает возможность их многократного применения. Поэтому 

наибольшее количество исследований посвящено использованию в качестве 

катализатора переэтерификации оксида кальция.  Оксид кальция проявляет более 

высокую каталитическую активность по сравнению с гидротальцитами и 

цеолитами. Кроме того, существенным достоинством оксида кальция является его 

доступность и низкая стоимость. 

В промышленности оксид кальция получают термическим разложением 

известняка. Однако сырьем для его получения могут использоваться любые соли 

кальция. В работе [152] исследовано влияние исходных солей и условий 

приготовления оксида кальция на его активность в процессе переэтерификации. 

Авторами работы определены оптимальные температуры разложения солей 

кальция, обеспечивающие наибольшую активность оксида кальция: нитрат – 600 

ºС; гидроксид  – 700 ºС; ацетат и оксалат – 800 ºС; карбонат – 900 ºС. При этом 

оксид кальция, полученный разложением нитрата кальция, из-за образования 

частиц большого размера оказался наименее активным. Оксиды, полученные из 

ацетата, оксалата и карбоната кальция показали примерно одинаковую 

каталитическую активность. Наиболее активным оказался катализатор, 

полученный из гидроксида кальция.  

В последние годы большое количество работ посвящено использованию в 

качестве катализатора переэтерификации растительных масел оксида кальция, 

полученного из натуральных природных источников кальция - яичной скорлупы, 

ракушек, крабовых панцирей и др. [153-159].  

Использование натурального сырья для производства оксида кальция 

позволяет существенно снизить его стоимость. Однако оксид кальция, 

полученный из натурального сырья, имеет меньшую удельную поверхность и 

проявляет меньшую каталитическую активность по сравнению с оксидом 

кальция, полученным разложением солей. Для обеспечения выхода МЭЖК более 

90 % необходимо использовать порядка 5-10 % масс. «натурального» оксида 
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кальция, а оксида кальция, полученного разложением CaCO3, достаточно всего 1-

2 % масс. [151, 160, 161].  

Повысить основность и, соответственно, каталитическую активность оксида 

кальция позволяет его модифицирование оксидами редкоземельных элементов 

[162-165].  

В присутствии 5 % масс. катализатора CaO-La2O3 при температуре 58 ºС и 

мольном соотношении метанол:масло 20:1 выход МЭЖК достигает 94 % за 60 

минут проведения процесса. Однако уже после 4 циклов работы наблюдается 

значительное снижение каталитической активности [162]. Более стабильная 

каталитическая система получена на основе смешанного оксида CaO–CeO2. 

Падения скорости переэтерификации не наблюдалось даже через 18 циклов 

работы цериймодифицированного катализатора [165]. 

Применение порошкообразного оксида кальция затрудняет его отделение от 

реакционной массы. Поэтому в качестве катализаторов переэтерификации 

растительных масел предпочтительнее использовать формованный оксид кальция 

или нанесенный на пористые носители.   

В работе  [166] исследована каталитическая активность оксида кальция, 

нанесенного на оксид алюминия, в реакции переэтерификации пальмового масла. 

Исследования показали, что скорость реакции при использовании 

иммобилизованного оксида кальция не уступает скорости процессов 

переэтерификации в присутствии порошкообразного оксида кальция. В 

присутствии 3,5 % катализатора при 65 ºС и мольном соотношении метанол:масло 

12:1 за 5 часов проведения процесса был достигнут 95 % выход МЭЖК [167]. 

Более низкую каталитическую активность проявили смешанные оксиды кальция и 

магния, нанесенные на оксид алюминия [137]. Для достижения выхода МЭЖК 

более 90% процесс переэтерификации растительного масла в присутствии CaO–

MgO/Al2O3 проводили при температуре 95 ºС, при этом использовали 10 % масс. 

катализатора.  

В качестве носителей также предлагается использовать активированные 

угли и цеолиты. В работе [168] исследован процесс переэтерификации пальмового 
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масла с использованием оксида кальция, нанесенного на активированный уголь. В 

присутствии 5,5 % масс. катализатора выход МЭЖК составил ~ 81 % за 1,5 часа 

проведения процесса при температуре 190 ºС и мольном соотношении 

метанол:масло 15:1. В ходе исследования было установлено, что катализатор 

теряет свою каталитическую активность после двух циклов работы.  

Каталитическая активность оксида кальция, нанесенного на цеолиты типа 

X, Y, L и ZSM-5, исследована в работах [169, 170]. Оксид кальция, нанесенный на 

цеолит NaY, с содержанием СаО порядка 30 % масс. проявил наибольшую 

каталитическую активность в процессе переэтерификации. При 65 ºС и мольном 

соотношении метанол:масло 9:1 в присутствии 3 % масс. катализатора 0,3 

СаО/NaY выход МЭЖК составил 95 % за 3 часа проведения процесса [170]. 

 

1.5 Гетерогенные кислотные катализаторы 

 

В качестве катализаторов переэтерификации чаще всего предлагается 

использовать твердые «суперкислоты» на основе анионмодифицированных 

оксидов металлов переменной валентности, при этом процесс проводят при 

температурах 100-250 ºС и 9-40 кратном мольном избытке метанола [171-177].  

В работе [174] проведено исследование влияния состава системы TiO2/SO4 на 

ее каталитическую активность в реакции переэтерификации соевого масла 

метанолом при 120 ºС и шестикратном мольном избытке метанола. Активность 

испытанных катализаторов снижалась в ряду TiO2/SO4(5:1) > TiO2/SO4(10:1) > 

TiO2/SO4(20:1). Таким образом, авторы пришли к выводу, что более высокая 

активность в реакции переэтерификации проявляется у катализаторов с 

максимальным количеством кислотных центров Бренстеда. К такому же выводу 

пришли авторы работы [178] при использовании сульфатированного оксида 

циркония в качестве катализатора реакции переэтерификации.  

Главным недостатком сульфатированных оксидов является их 

чувствительность к наличию воды и СЖК в исходном сырье. В работе [179] 

проведено сравнение каталитической активности модифицированных оксидов 
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циркония в реакциях этерификации жирных кислот и переэтерификации 

триглицеридов метанолом. Среди испытанных катализаторов наибольшую 

активность в процессе переэтерификации масла с низким содержанием СЖК 

показали титан-циркониевый катализатор и сульфатированный оксид циркония. 

Однако вольфрамат циркония оказался более активным в процессе этерификации 

и показал более высокую стабильность к воздействию СЖК. 

В качестве катализаторов процесса переэтерификации растительных масел с 

высоким содержанием СЖК могут быть использованы гетерополикислоты и их 

соли [172, 175, 180-187]. Так при переэтерификации отработанного растительного 

масла метанолом при 200 ºС и мольном соотношении метанол:масло 9:1 в 

присутствии 3% масс. 12-вольфрамофосфорной кислоты, нанесенной на диоксид 

циркония, был достигнут выход МЭЖК равный 90 % масс через 10 часов 

проведения процесса [188]. Высокий выход МЭЖК ~ 90 % был достигнут и при 

использовании 12-вольфрамофосфорной кислоты на оксиде ниобия в ходе 

переэтерификации растительного масла после жарки [189, 190]. 

Недостатком использования гетерополикислот является их высокая 

растворимость в воде и спиртах. Однако перевод гетерополикислот в солевую 

форму, обычно соль цезия, позволяет практически полностью устранить этот 

недостаток при сохранении относительно высокой активности катализатора [185, 

191]. 

Достаточно высокую активность в процессе переэтерификации проявляет 

гексацианоферрат цинка  [192, 193]. В присутствии 3 % масс. катализатора при 

170 ºС и мольном соотношении метанол:масло 6:1 выход МЭЖК через 8 часов 

проведения процесса составил 98 %. Однако после нескольких циклов активность 

катализатора существенно снижалась, и выход МЭЖК не превышал 60 %.  

В работе [194] предлагается использовать в качестве катализаторов 

переэтерификации оксиды свинца и титана (PbO, PbO2, Pb3O4 и Ti2O3). Среди 

испытанных катализаторов наибольшую активность в реакции переэтерификации 

соевого масла метанолом при 225 ºС и мольном соотношении метанол:масло 7:1 

проявил оксид Pb3O4. При этом выход МЭЖК составил 89 % масс. Однако анализ 
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реакционной массы после проведения процесса показал содержание в ней свинца 

выше 2000 мг/кг, что свидетельствует о постепенном растворении катализатора.  

Повысить активность кислотных катализаторов позволяет придание им 

кислотно-основных свойств. В работе [195] для получения кислотно-основного 

катализатора цеолит  МСМ-41 модифицировали частичным ионным обменом с 

гидроксидом калия. При использовании данного катализатора в реакции 

переэтерификации низкосортного растительного масла при температуре 180 ºС 

выход МЭЖК достиг 97 % масс. Однако при повторном использовании 

активность катализатора значительно уменьшилась в результате выщелачивания 

ионов К
+
. 

Таким образом, гетерогенные кислотные катализаторы предлагается 

использовать в основном для переработки низкосортных растительных масел с 

высоким содержанием СЖК. Данные катализаторы показывают гораздо более 

низкую активность по сравнению с основными катализаторами, поэтому процесс 

переэтерификации приходится проводить при более высоких температурах и 

давлениях, что обусловливает дополнительные капитальные и энергетические 

затраты.  

 

1.6 Сырьевая база процессов производства эфиров жирных кислот 

 

В последние десятилетия резко возрос спрос на пищевые растительные 

масла, что объясняется главным образом повышением потребления растительных 

масел в развивающихся странах и возросшим спросом на биодизельное топливо. 

При этом порядка 80 % произведенных растительных масел потребляется 

пищевой промышленностью и около 20 % приходится на биодизель  [196]. 

 На сегодняшний день 95 % производимого в мире биодизеля производится 

из пищевых масел, таких как рапсовое, соевое, подсолнечное и пальмовое [197]. 

Это породило большое количество противников биотоплива, утверждающих, что 

крупномасштабное производство МЭЖК может привести в ближайшем будущем 

к нехватке пищевого растительного масла. Однако в настоящее время 
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разработаны и внедряются в промышленность технологии производства МЭЖК, 

основанные на использовании растительных масел непищевого происхождения 

[197-200]. 

 В мире достаточное количество непищевых растений пригодных для 

производства МЭЖК, но наибольшее распространение получили: семена ятрофы 

[201-203], каранджа (понгамия перистая) [4, 204, 205], семена табака [206, 207], 

рисовые отруби [208-210], мадука длиннолистная [211, 212], ним (азадирахта 

индийская) [213-215], гевея [216, 217], клещевина [218, 219], семена льна [220] и 

микроводоросли [221-223].  

Одним из перспективных источников непищевого растительного масла для 

производства биодизеля является ятрофа. Ятрофа может произрастать в 

засушливых регионах на скудной почве, не пригодной для выращивания 

сельскохозяйственных культур. Семена ятрофы содержат большее количество 

масла по сравнению с основными биодизельными культурами соей и рапсом. С 

гектара ятрофы можно получить до 1600 кг масла, при этом с гектара рапса съем 

масла не превышает 1000 кг [224].  

Еще одним растением, произрастающим в засушливых регионах,  

не пригодных для традиционного земледелия, является каранджа. Каранджа – 

быстрорастущее бобовое растение, способное давать большое количество плодов 

для производства масла. Семена каранджи содержат 35 % масс. масла, при этом в 

зависимости от возраста дерева можно получать от 1000 до 3150 кг/га масла [204].  

В последние годы наиболее перспективной альтернативой традиционным 

сельскохозяйственным культурам для производства биодизеля являются 

микроводоросли [225-227]. Микроводоросли содержат 40-70 % масс. липидов, 

быстро растут, способны выдерживать самые неблагоприятные природные 

условия и обеспечивают максимальный съем масла с гектара (таблица 1.1). 
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Таблица 1.1 

Производство масла с одного гектара земли в год из различного сырья [224]  

Сырье кг масла/га 

Кукуруза  145 

Овёс 183 

Соя 375 

Семена льна 402 

Семена рыжика 490 

Семена табака 600 

Рис 696 

Подсолнечник 800 

Рапс 1000 

Клещевина 1188 

Ятрофа 1590 

Макадамия 1887 

Каранджа 2160 

Кокосовая пальма 2260 

Масличная пальма 5000 

Микроводоросли  6894 

Микроводоросли* 39916 

* – предсказанный на основании научных данных максимально 

достигаемый съем масла  

 

Еще одним перспективным дешевым сырьем для производства биодизеля 

является отработанное пищевое растительное масло [228-231]. Такое масло в 2,5-

3,5 раза дешевле очищенного пищевого растительного масла, что приводит к 

значительному уменьшению общей стоимости производства биодизельного 

топлива. В соответствии с требованиями [232] срок службы растительного масла 

для фритюра составляет не более 6-7 часов. В результате в России ежегодно 

образуется до 1500 тыс. тонн отработанного масла [233], основная доля которого 

сжигается.  

Кроме метанола для переэтерификации растительных масел предлагается 

использовать этанол и спирты С3-С4 [234-239]. При этом выбор спирта оказывает 

существенное влияние на технико-экономические показатели процесса 

переэтерификации растительных масел и эксплуатационные свойства 

биодизельного топлива.  

https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9A%D1%83%D0%BA%D1%83%D1%80%D1%83%D0%B7%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9E%D0%B2%D1%91%D1%81
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%A1%D0%BE%D1%8F
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9B%D1%91%D0%BD
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%A0%D1%8B%D0%B6%D0%B8%D0%BA_(%D1%80%D0%B0%D1%81%D1%82%D0%B5%D0%BD%D0%B8%D0%B5)
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%A0%D0%B8%D1%81
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9F%D0%BE%D0%B4%D1%81%D0%BE%D0%BB%D0%BD%D0%B5%D1%87%D0%BD%D0%B8%D0%BA
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%A0%D0%B0%D0%BF%D1%81
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9A%D0%BB%D0%B5%D1%89%D0%B5%D0%B2%D0%B8%D0%BD%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%AF%D1%82%D1%80%D0%BE%D1%84%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9C%D0%B0%D0%BA%D0%B0%D0%B4%D0%B0%D0%BC%D0%B8%D1%8F
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9A%D0%BE%D0%BA%D0%BE%D1%81%D0%BE%D0%B2%D0%B0%D1%8F_%D0%BF%D0%B0%D0%BB%D1%8C%D0%BC%D0%B0
https://ru.wikipedia.org/wiki/%D0%9C%D0%B0%D1%81%D0%BB%D0%B8%D1%87%D0%BD%D0%B0%D1%8F_%D0%BF%D0%B0%D0%BB%D1%8C%D0%BC%D0%B0
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Этанол производится из растительного сырья и менее токсичен по 

сравнению с метанолом. Однако этанол может содержать значительное 

количество воды, что оказывает сильное влияние на активность катализатора, 

образование побочных продуктов и на выход биодизеля [240-242]. Поэтому для 

производства биодизельного топлива необходима дополнительная 

энергозатратная стадия осушки этанола. Кроме того, из-за более высокой 

растворимости этанола в масле и биодизеле, а также образования стабильных 

эмульсий, существенно осложняется стадия разделения продуктов реакции [243-

244]. Следует также отметить, что этиловые эфиры жирных кислот 

характеризуются более высокой  вязкостью и меньшей смазывающей 

способностью по сравнению с МЭЖК [245-246].  

Пропиловые, изопропиловые и бутиловые эфиры жирных кислот по 

сравнению с МЭЖК имеют температуру кристаллизации на 7-12 ºС ниже, что 

является существенным преимуществом для биотоплива [247]. Однако спирты 

С3-С4 характеризуются значительно большей стоимостью и низкой реакционной 

способностью в процессе переэтерификации, обусловливающей необходимость 

использования больших избытков спирта и проведения процесса в более жестких 

условиях (270-300 ºС и 100-150 атм.) [236, 248-251]. 

Таким образом, использование метанола наиболее предпочтительно для 

производства эфиров жирных кислот. Метанол имеет достаточно низкую 

стоимость и высокую реакционную способность при проведении процесса 

переэтерификации даже в мягких условиях [234, 235]. 

 

1.7 Выводы по разделу и постановка задач 

 

В настоящее время основные мировые производители биодизельного 

топлива (МЭЖК), такие как Renewable Energy Group, ADM, Ag Environmental 

Products, Louis Dreyfus Corp, RBF Port Neches, используют технологии 

переэтерификации растительных масел, основанные на использовании 

гомогенных основных катализаторов - гидроксидов и алкоксидов щелочных 
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металлов, обусловливающих необходимость стадии удаления катализатора, 

образование больших количеств стоков и высоких затрат на выделение и очистку 

МЭЖК и глицерина [111, 112, 252].  

В качестве альтернативного процесса, реализованного в промышленности, 

предлагается процесс Esterfip-H, запатентованный Французским институтом 

нефти. Данная технология основана на использовании гетерогенного основного 

катализатора – смешанных оксидов цинка и алюминия. Процесс проводят в двух 

реакторах с неподвижным слоем катализатора при 210 ºС, давлении 60 атм и 

мольном соотношении метанол:масло 65:1. Выход МЭЖК после первого реактора 

достигает 94 %, после второго – 98 %. По данной технологии созданы 

производства во Франции и Швеции производительностью по 160000 тонн/год 

каждое [34, 253]. Основными недостатками данного производства являются 

необходимость применения большого избытка метанола, ограниченный срок 

службы катализатора, жесткие условия проведения процесса и, следовательно, 

высокие капитальные и энергетические затраты.  

Таким образом, целью данной работы стала разработка новой технологии и 

нового катализатора переэтерификации растительных масел, позволяющих в 

мягких условиях (температуре 60-65 ºС и атмосферном давлении) достигать 

высокие выходы МЭЖК и при этом избежать недостатков традиционных 

технологий. 
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2 РЕАГЕНТЫ И МЕТОДИКИ ПРОВЕДЕНИЯ ЭКСПЕРИМЕНТОВ 

 

2.1 Реагенты и материалы 

 

В работе использовали рапсовое (ГОСТ 31759-2012) и соевое (ГОСТ 31760-

12) масла  с содержанием свободных кислот не более 3 % масс. Жирно-кислотный 

состав масел представлен в таблицах 2.1 и 2.2. 

 

Таблица 2.1 

Жирно-кислотный состав рапсового масла* 

Название кислоты Содержание (% масс.) 

Каприновая кислота (10:0) 0.6 

Миристиновая кислота (14:0) 0.1 

Пальмитиновая кислота (16:0) 5.1 

Стеариновая кислота (18:0) 2.1 

Эйкозановая кислота (20:0) 0.2 

Бегеновая кислота (22:0) 0.2 

Олеиновая кислота (18:1) 57.9 

Гадолиновая кислота (20:1) 1.0 

Эруковая кислота (22:1) 0.2 

Линолевая кислота (18:2) 24.7 

Линоленовая кислота (18:3) 7.9 

* - состав масел определен по ГОСТ 30418-96 
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Таблица 2.2  

Жирно-кислотный состав соевого масла* 

Название кислоты Содержание (% масс.) 

Лауриновая кислота (12:0) 0.1 

Миристиновая кислота (14:0) 0.3 

Пальмитиновая кислота (16:0) 10.9 

Стеариновая кислота (18:0) 3.2 

Эйкозановая кислота (20:0) 0.1 

Пальмитолеиновая кислота (16:1) 0.3 

Олеиновая кислота (18:1) 24.0 

Линолевая кислота (18:2) 54.5 

Линоленовая кислота (18:3) 6.6 

* - состав масел определен по ГОСТ 30418-96 

 

Для проведения кинетических исследований и изучения фазовых 

равновесий растительные масла подвергали предварительной рафинации по 

методике, представленной в работе [254], и сорбционной осушке. После 

рафинации содержание свободных жирных кислот в маслах не превышало 0,2 % 

масс. 

Моноолеат глицерина (SIGMA-ALDRICH Chemie CmbH, Germany) с 

содержанием основного вещества не менее 99,0 % масс. использовался без 

дополнительной очистки. 

Диолеат глицерина (SIGMA-ALDRICH Chemie CmbH, Germany) с 

содержанием основного вещества не менее 99,0 % масс. использовался без 

дополнительной очистки. 

Тристеарат глицерина (SIGMA-ALDRICH Chemie CmbH, Germany) с 

содержанием основного вещества не менее 99,0 % масс. использовался без 

дополнительной очистки. 

Метанол квалификации ХЧ (ГОСТ 6995-77) с содержанием основного 

вещества не менее 99,5 % масс. использовался без дополнительной очистки. 

Изопропиловый спирт квалификации ХЧ (ТУ 2632-181-44493179-2014) с 

содержанием основного вещества не менее 99,8 % масс. использовался без 

дополнительной очистки. 
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Глицерин квалификации ЧДА (ГОСТ 6259-75) с содержанием основного 

вещества 99,7 % масс. использовался без предварительной очистки. 

Метиловый эфир стеариновой кислоты для хроматографии (SIGMA-

ALDRICH Chemie CmbH, Germany) с содержанием основного вещества не менее 

99,5 % масс. использовался без предварительной очистки. 

Оксид магния квалификации Ч (ГОСТ 4526-75) с содержанием основного 

вещества не менее 98,0 % масс. использовался без предварительной обработки. 

Оксид кальция квалификации Ч (ГОСТ 22688-77) с содержанием основного 

вещества не менее 97,0 % масс. использовался без предварительной обработки. 

Оксид бария квалификации Ч (ГОСТ 10203-78) с содержанием основного 

вещества не менее 98,0 % масс. использовался без предварительной обработки. 

Карбонат калия квалификации Ч (ГОСТ 4221-76 п.7) с содержанием 

основного вещества не менее 98,0 % масс. использовался без предварительной 

обработки. 

Карбонат кальция квалификации Ч (ГОСТ 4530-76) с содержанием 

основного вещества не менее 98,0 % масс. использовался без предварительной 

обработки. 

Гидроксид натрия квалификации Ч (ГОСТ 24363-80) с содержанием 

основного вещества не менее 97,0 % масс. использовался без предварительной 

обработки. 

Нитрат кальция квалификации Ч (ГОСТ 4142-77) с содержанием основного 

вещества не менее 98,0 % масс. использовался без предварительной обработки. 

Калий фтористый квалификации Ч (ГОСТ 20848-75) с содержанием 

основного вещества не менее 98,5 % масс. использовался без предварительной 

обработки. 

Калий хлористый квалификации ХЧ (ГОСТ 4234-77) с содержанием 

основного вещества не менее 99,8 % масс. использовался без предварительной 

обработки. 
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Калий бромистый квалификации Ч (ГОСТ 4160-74) с содержанием 

основного вещества не менее 98,5 % масс. использовался без предварительной 

обработки. 

Калий йодистый квалификации Ч (ГОСТ 4232-74) с содержанием основного 

вещества не менее 99,0 % масс. использовался без предварительной обработки. 

Н3РО4 квалификации Ч (ГОСТ 6552-80) с содержанием основного вещества 

не менее 85 % использовался без предварительной очистки. 

Тетрагидрофуран стабилизированный (ТУ 2631-125-44493179-08) перед 

использованием перегоняли под щелочью для удаления перекисных соединений. 

Хлороформ высшего сорта (ГОСТ 20015-88) с содержанием основного 

вещества не менее 99,9 % использовался без предварительной очистки. 

Диметилсульфоксид дейтерированный (SIGMA-ALDRICH Chemie CmbH, 

Germany) с содержанием основного вещества не менее 99,9 % масс. 

использовался без дополнительной очистки. 

 

2.2 Методика приготовления кальциевых солей жирных кислот 

 

Кальциевые соли высших жирных кислот получали гидролизом рапсового 

масла в присутствии гидроксида натрия с последующим переводом 

образующихся натриевых солей в кальциевые.  

Гидролиз рапсового масла проводили в трехгорлом стеклянном реакторе 

объемом 150 мл, оборудованном перемешивающим устройством, обратным 

конденсатором и регулятором температуры. В реактор загружали 20 г этилового 

спирта, 17,4 г воды и 8,8 г гидроксида натрия и нагревали до 90 °С.  После 

установления заданной температуры при непрерывном перемешивании к 

реакционной массе постепенно добавляли 32 г рапсового масла. После окончания 

дозирования массу выдерживали в течение 60 мин при 90 °С.  

Для удаления остаточного спирта полученные мыла сушили в вакуумном 

сушильном шкафу при 80 °С и 7 мм рт. ст. до установления постоянной массы 

остатка. 
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Для приготовления кальциевого мыла 30 г натриевого мыла растворяли в 

500 мл горячей воды. К полученному раствору добавляли 6,5 г хлорида кальция. 

Образовавшийся белый осадок отфильтровывали и дважды промывали горячей 

водой для удаления остаточных натриевых солей и хлорида кальция. Кальциевые 

соли высших жирных кислот сушили в вакуумном сушильном шкафу при 80 °С и 

7 мм рт. ст. до установления постоянной массы остатка.  

 

2.3 Методики приготовления катализаторов 

 

Для приготовления оксида кальция с высокой удельной поверхностью в 

стеклянный реактор объемом 400 мл, снабженный магнитным перемешивающим 

устройством, загружали 250 мл водного раствора нитрата кальция (2,5 % масс.). К 

раствору при постоянном перемешивании медленно добавляли 20 мл 5 М 

раствора гидроксида калия, после чего смесь выдерживалась в течение 30 мин при 

комнатной температуре. 100 мл полученной суспензии помещали в стальной 

автоклав и выдерживали в течение 12 ч при температуре 220±1 °С и постоянном 

перемешивании. Полученный осадок отделяли, промывали водой до полного 

удаления нитрат-ионов, просушивали при 80 °С и прокаливали в течение 2 часов 

при температуре 600±5 °С. 

Глицероксид кальция получали в стеклянном лабораторном реакторе 

объемом 250 мл, оборудованном термостатируемой рубашкой, перемешивающим 

устройством, термометром и обратным холодильником. В реактор помещали 

расчетные количества метанола, глицерина и оксида кальция. Полученную смесь 

термостатировали до заданной температуры и выдерживали при скорости 

перемешивания 600±10 об./мин. По истечении заданного времени (6-14 ч) 

реакционную массу охлаждали. Образовавшийся осадок отделяли 

центрифугированием, промывали метанолом до полного удаления 

непрореагировавшего глицерина и сушили в течение 2 ч при температуре 90±1 

°C.  
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2.4 Исследование структуры, химического состава и морфологии 

катализаторов 

 

Исследование распределения основных центров на поверхности 

катализатора проводили по методике, описанной в работе [255], с использованием 

индикаторов Гамета. В качестве индикаторов использовали: нейтральный 

красный (pKa = + 6,8), бромтимоловый синий (pKa = + 7,2), фенолфталеин (pKa = 

+ 9,3), тропеолин о (pKa = + 11,1), 4-хлор-2-нитроанилин (pKa = + 17,2), 4-

нитроанилин (pKa = + 18,4), 4-хлоранилин (pKa = + 26,5).  

Определение количества основных центров катализаторов проводили 

методом титрования. Образцы катализаторов, суспендированные в метаноле, 

титровали раствором бензойной кислоты в метаноле в присутствии индикатора 

фенолфталеин. Так как фенолфталеин имеет pKa = +9,3, метод позволяет 

определить содержание основных центров H0 ≥ +9,3. 

ИК-спектры катализатора записывали на воздухе при комнатной 

температуре на ИК-Фурье спектрометре Shimadzu IRAffinity-1 в таблетках KBr в 

области 400-4000 см
-1 

с шагом сканирования 0,5 см
-1

. 

Исследование морфологии поверхности катализаторов проводили с 

использованием сканирующего электронного микроскопа Hitachi-S2500 с 

приставкой рентгеновского энергодисперсионного микроанализа JNCA. 

Изучение рентгенофазового состава катализаторов проводили на 

дифрактометре Shimadzu XRD-6100 в CuKα–излучении в области углов 2θ (10-

80)° с шагом сканирования 0,02°. 

Измерение площади поверхности катализаторов проводили методом БЭТ по 

физической адсорбции азота на анализаторе Autosorb-iQC-TPX (Quantachrom 

Instruments). Образцы предварительно выдерживались в атмосфере азота при 200 

°С в течение 2 часов. 

ЯМР-спектры глицероксида кальция записывались при температуре 25 ºС с 

использованием спектрометра Agilent DD2 400 при 400 МГц для 
1
Н-ЯМР и 100 
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МГц для 
13

С-ЯМР. Химические сдвиги (δ) приведены в частях на миллион (м.д.) 

относительно остаточных сигналов растворителя.  

 

2.5 Методики проведения экспериментов и анализа 

 

2.5.1 Методика проведения процесса переэтерификации  

 

Исследование активности катализаторов и исследование кинетических 

закономерностей процесса переэтерификации растительных масел метанолом 

проводили на лабораторной установке периодического действия, представленной 

на рис. 2.1. 

 

Рис. 2.1  Лабораторный реактор переэтерификации растительных масел 

1 – магнитная мешалка с регулируемым числом оборотов, 2 – реактор с 

рубашкой, 3 – контактный термометр, 4 – обратный холодильник, охлаждаемый 

до – 20 ºС 

 

В реактор загружали расчетное количество метанола и рапсового масла 

(мольное соотношение метанол:масло варьировалось от 3:1 до 20:1), включали 

магнитную мешалку с заданным числом оборотов и смесь нагревали до 

температуры реакции (30-60 ºС). При достижении заданной температуры к смеси 

добавляли навеску катализатора (0,2-2 % масс. от массы масла) и фиксировали 

время начала реакции. 
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Для определения изменения состава реакционной смеси в ходе проведения 

процесса через определенные промежутки времени из реактора отбирали пробу ~ 

0,6 г. Отобранную пробу быстро охлаждали и разбавляли 8 мл тетрагидрофурана. 

 

2.5.2 Методика анализа продуктов реакции 

 

Количественный состав реакционной смеси определяли с использованием 

гельпроникающей хроматографии (ГПХ) на жидкостном хроматографе Хромос 

ЖХ-310, оборудованном ВЭЖХ насосом, системой колонок для ГПХ, 

термостатом колонок, рефрактометрическим детектором и аппаратно-

программным модулем.  

Для проведения анализа использовали систему из двух последовательно 

соединенных колонок Phenomenex Phenogel 00H-0441-K0 (300 × 7,8 мм), 

заполненных стиролдивинилбензолом (размер частиц - 5 мкм, диаметр пор  - 50 

Å). Для защиты колонок от загрязнений использовали предколонку Phenomenex 

Guards 03B-2088-K0 (размер частиц – 5 мкм).  

Перед проведением анализа колонки термостатировались при 25 ºС. Для 

элюирования использовали тетрагидрофуран со скоростью подачи 1,0 мл/мин.  

Содержание компонентов определяли методом абсолютной градуировки. 

Типичная хроматограмма реакционной смеси при переэтерификации 

растительного масла метанолом представлена на рисунке 2.2.  

 

https://yandex.ru/search/?lr=972&clid=1882611&msid=1474441864.84919.22899.23590&text=%D0%B0%D0%BF%D0%BF%D0%B0%D1%80%D0%B0%D1%82%D0%BD%D0%BE-%D0%BF%D1%80%D0%BE%D0%B3%D1%80%D0%B0%D0%BC%D0%BD%D0%BE%D0%B3%D0%BE+%D0%BC%D0%BE%D0%B4%D1%83%D0%BB%D1%8F&csg=0%2C5301%2C28%2C1%2C0%2C1%2C0&noreask=1
https://yandex.ru/search/?lr=972&clid=1882611&msid=1474441864.84919.22899.23590&text=%D0%B0%D0%BF%D0%BF%D0%B0%D1%80%D0%B0%D1%82%D0%BD%D0%BE-%D0%BF%D1%80%D0%BE%D0%B3%D1%80%D0%B0%D0%BC%D0%BD%D0%BE%D0%B3%D0%BE+%D0%BC%D0%BE%D0%B4%D1%83%D0%BB%D1%8F&csg=0%2C5301%2C28%2C1%2C0%2C1%2C0&noreask=1
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Рис. 2.2 Хроматограмма реакционной смеси  

 

2.5.3 Методика выделения и очистки МЭЖК 

 

После проведения процесса переэтерификации реакционную массу 

загружали в делительную воронку и отстаивали в течение 12 ч. При этом 

образовывалось два слоя – верхняя фаза, содержащая в основном МЭЖК и 

метанол, и нижняя фаза, содержащая глицерин и метанол.  После разделения фазы 

нейтрализовывали заданным количеством ортофосфорной кислоты.  

Выпадающие в осадок ортофосфаты отделяли на центрифуге Т-23 при 6000 

об/мин в течение 5 мин.  

Очистку МЭЖК от глицерина, метанола, СЖК, моно-, ди- и триглицеридов 

осуществляли методом вакуумной дистилляции на установке, представленной на 

рисунке 2.3. 
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Рис. 2.3  Лабораторная установка для проведения вакуумной дистилляции 

1 – магнитная мешалка с высокотемпературным нагревающим элементом,   

2 – масляная баня, 3 – перегонный куб, 4 – каплеуловитель, 5 – термометр,            

6 – холодильник, 7 – аллонж, 8 – приемная колба, 9 – охлаждающая ванна 

 

В перегонный куб 3 объемом 150 мл загружали ~ 90 мл МЭЖК после 

нейтрализации и отделения фосфатов. Далее систему вакуумировали до 

остаточного давления ~ 250 мм рт. ст., после чего начинали медленно нагревать 

жидкость в кубе до 70 
о
С. При данном давлении и температуре метанол, 

содержащийся в фазе МЭЖК, полностью отгонялся. 

После удаления метанола давление в системе понижали до 3-4 мм рт. ст. и 

повышали температуру в кубе до 160  ºС. При этом происходило удаление 

остатков глицерина.  

Далее температуру в кубе повышали до 180 ºС. При достижении данной 

температуры начинали отгонять МЭЖК. Перегонку МЭЖК прекращали при 

температуре в кубе ~ 230 ºС. Температура паров МЭЖК в данных условиях 

составляла 165-172  ºС. 

 



44 

 

2.5.4 Методики анализа состава и свойств очищенных МЭЖК 

  

Измерение плотности проводили по ГОСТ 3900-85  при 15 ºС. Цилиндр для 

ареометров (ГОСТ 18481) устанавливали на ровной поверхности. Пробу МЭЖК 

наливали в цилиндр, имеющий ту же температуру, что и проба, избегая 

образования пузырьков. Температуру испытуемой пробы измеряли до и после 

измерения плотности по термометру. Температуру поддерживали постоянной с 

погрешностью не более 0,2 ºС. Чистый и сухой ареометр (ГОСТ 18481) медленно 

и осторожно опускали в цилиндр с испытуемым продуктом, поддерживая 

ареометр за верхний конец, не допуская смачивания части стержня, 

расположенной выше уровня погружения ареометра. При прекращении колебаний 

ареометра отсчитывали показания по верхнему краю мениска, при этом глаз 

находился на уровне мениска. Отсчет по шкале ареометра соответствовал 

плотности нефтепродукта при температуре испытания  (масса продукта, 

содержащейся в единице его объема, г/см
3
). 

Кислотное число определяли по ГОСТ Р 52110-2003 титриметрическим 

методом с визуальной индикацией. В коническую колбу вместимостью 250 

см
3
 взвешивали навеску анализируемой пробы массой 1-3 г с точностью до 0,001 

г. Затем к навеске приливали 50 см
3
 изопропилового спирта. Содержимое колбы 

перемешивали взбалтыванием. К раствору добавляли несколько капель 

фенолфталеина. Полученный раствор при постоянном взбалтывании быстро 

титровали раствором гидроксида калия молярной концентрации  0,1 моль/дм
3
 до 

получения слабо-розовой окраски, устойчивой в течение 30 с. Кислотное число 

масла Х, мг КОН/г, вычисляли по формуле 2.1. 

 

                                    ,
611,5

m

KV
Х


                                             (2.1) 

 

где 5,611  – масса КОН в 1 см
3
 раствора молярной концентрации  0,1 

моль/дм
3
  (0,1 н.), мг;  

http://docs.cntd.ru/document/1200003855
http://docs.cntd.ru/document/1200003855
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K – отношение действительной концентрации раствора гидроксида 

калия к номинальной; 

V – объем раствора гидроксида калия молярной концентрации 0,1 

моль/дм
3
, израсходованного на титрование, см

3
; 

m – масса навески, г. 

Кинематическую вязкость определяли по методике, описанной в ГОСТ 33-

2000 с помощью вискозиметра ВПЖ-2 (ГОСТ 10028-81) с диаметрами капилляров 

1,31 мм и 2,37 мм при температуре 40 ºС, регулируемой при помощи термостата 

ВИС-Т-08-3 с поддержанием заданной температуры в интервале ±0,01 ºС. 

Вискозиметр заполняли испытуемым образцом в соответствии с формой аппарата 

и помещали в термостат. Заполненный вискозиметр выдерживали до тех пор, пока 

он не прогревался до температуры испытания (30 мин). После того, как образец 

достигал температурного равновесия, используя подсос, устанавливали высоту 

столбика образца в капилляре вискозиметра до уровня, находящегося 

приблизительно на 7 мм выше первой временной метки. При свободном 

истечении образца определяли с точностью до 0,1 с время, необходимое для 

перемещения мениска от первой до второй метки. Кинематическую вязкость ν, 

мм
2
/с, рассчитывали по формуле 2.2. 

 

                                            ν = С·t                                                         (2.2) 

 

где  С – калибровочная постоянная вискозиметра, мм
2
/с

2
; 

t – среднее арифметическое значение времени истечения, с. 

Динамическую вязкость растворов измеряли на приборе Brookfield DV-

II+Pro, снабженном адаптером малой пробы и шпинделями №18 и 31 по 

классификации Brookfield, при нескольких скоростях вращения шпинделя и 

температуре +60,0 ±0,05 ºС.  

Содержание золы определяли гравиметрическим методом по ГОСТ 5474-66. 

Навеску анализируемой пробы массой 20-25 г взвешивали на весах с точностью 

до четвертого знака в предварительно прокаленный, охлажденный в эксикаторе и 
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взвешенный фарфоровый тигель (ГОСТ 9147) и сжигали до полного озоления. 

Сжигание проводили постепенно во избежание сильного воспламенения масла, 

для этого тигель сначала помещали на электрическую плитку, покрытую 

асбестом, и медленно нагревали до прекращения выделения паров и обугливания 

образца. Тигель с остатком переносили в муфельную печь и, постепенно повышая 

температуру, озоляли остаток в тигле при температуре (700±10) ºС в течение 4 ч. 

После прокаливания тигель вынимали из муфельной печи, охлаждали в 

эксикаторе и через 20-30 мин взвешивали. Прокаливание повторяли до 

достижения постоянной массы. 

Температуру застывания МЭЖК определяли по ГОСТ 20287-91. Образец 

наливали в стеклянную пробирку до метки и вставляли термометр при помощи 

корковой пробки. Пробирку с продуктом и термометром укрепляли при помощи 

пробки в муфте так, чтобы ее стенки находились приблизительно на одинаковом 

расстоянии от стенок муфты. Пробирку с муфтой закрепляли в держателе штатива 

в вертикальном положении и помещали в криостат LOIP FT-216-40, температуру 

которого предварительно устанавливали на 5 ºС ниже намеченной для 

определения температуры застывания. Когда продукт в пробирке принимал 

температуру, намеченную для определения застывания, пробирку наклоняли под 

углом 45 ºС и, не вынимая из охлаждающей смеси, держали в таком положении в 

течение 1 мин. После этого пробирку с муфтой осторожно вынимали из 

охлаждающей смеси, быстро вытирали муфту и наблюдали, не сместился ли 

мениск испытуемого продукта. 

Измерение цветности проводили на спектрофотометре Shimadzu UV-1800 , 

по методике ГОСТ 5477-2015, основанной на фотометрическом методе 

определения цветности в единицах йодной шкалы. 

Определение содержания ионов металлов в МЭЖК проводили 

комплексонометрическим методом по ГОСТ 26428-85. Сущность метода 

заключается в титровании ионов кальция 0,05 н раствором трилона Б при рН 12,5-

13 с использованием в качестве металлоиндикатора хрома кислотного темно-

синего.  

http://docs.cntd.ru/document/1200024165
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Содержание воды определяли кулонометрическим титрованием по Карлу 

Фишеру по методике описанной в ГОСТ Р 54281-2010. Свежеприготовленные 

растворы Карла Фишера помещали в анодную и катодную ячейки сосуда для 

титрования и доводили растворы до уровня, рекомендуемого изготовителем 

прибора. В чистый сухой шприц на 5 см
3
  набирали и удаляли не менее трех 

порций образца. Немедленно набирали следующую порцию образца, протирали 

иглу бумажной тканью и взвешивали шприц и его содержимое с точностью до 0,1 

мг. Во входное отверстие мембраны вставляли иглу шприца, вводили 

испытуемый образец иглой, кончик которой находился немного ниже 

поверхности жидкости, и начинали титрование. Удаляли шприц, вытирали иглу 

чистой бумажной салфеткой и повторно взвешивали с точностью до 0,1 мг. После 

достижения конечной точки титрования записывали полученную концентрацию 

оттитрованной воды в % масс. 

 

2.5.5 Методика исследования равновесий жидкость-жидкость в 

системах исходных веществ и продуктов реакции переэтерификации 

 

Для определения границ областей несмешиваемости в трехкомпонентных 

системах исходных веществ и продуктов реакции переэтерификации 

использовали титриметрический метод, основанный на определении точки 

помутнения системы в изотермических условиях [256]. Исследование проводили 

в стеклянной ячейке с рубашкой, описанной в работе [257]. Для определения 

точки помутнения в ячейку загружали заданные количества двух компонентов 

исследуемой системы, взвешенных на аналитических весах с точностью до 0,0001 

г.  Полученную смесь при постоянном перемешивании (900 об./мин) нагревали до 

заданной температуры и титровали третьим компонентом до визуального 

наблюдения точки помутнения. По точкам помутнения строили бинодальные 

кривые, определяющие границы несмешиваемости в исследуемых системах. 

Для определения фазовых равновесий жидкость-жидкость в 

термостатируемую ячейку [257] загружали трехкомпонентную смесь, имеющую 
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состав, соответствующий области несмешиваемости исследуемой системы, и 

выдерживали ее при заданной температуре и постоянном перемешивании в 

течение 3 часов. Далее перемешивание прекращали и смесь отстаивали в течение 

10 часов до полного расслоения. Составы образующихся фаз определяли по 

методике, описанной в п. 2.3.2.  

 

2.5.6 Методика исследования образования эмульсий в системах 

исходных веществ и продуктов реакции переэтерификации 

 

Области образования устойчивых эмульсий в системах исходных веществ и 

продуктов реакции переэтерификации в присутствии кальциевых солей жирных 

кислот исследовали по методике, описанной в работе Espinosa [258].  

Расчетные количества двух компонентов исследуемой системы загружали в 

термостатируемую ячейку [257] и нагревали до заданной температуры при 

постоянном перемешивании (900 об./мин). При достижении заданной 

температуры добавляли расчетное количество кальциевых солей жирных кислот. 

Полученные смеси перемешивали в течение 15 мин. Далее перемешивание 

останавливали и визуально наблюдали за изменением фазового состояния 

системы в течение 30 мин. 

  



49 

 

3 МЕТОДЫ ПОВЫШЕНИЯ КАТАЛИТИЧЕСКОЙ АКТИВНОСТИ 

ОКСИДА КАЛЬЦИЯ В РЕАКЦИИ ПЕРЕЭТЕРИФИКАЦИИ 

 

Результаты сравнительных испытаний катализаторов в процессе 

переэтерификации соевого масла метанолом представлены в приложении П1 и на 

рисунке 3.1. 

 

Рис. 3.1 Каталитическая активность различных основных катализаторов в 

процессе переэтерификации соевого масла метанолом. Условия проведения 

процесса: мольное соотношение метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 

1,3 % масс., температура – 60 ºС 

■ – Na2SiO3; ○ – NaOH; ▲ – BaO; ● – Ca(OH)2; ♦ – MgO; ∆ – CaO;                   

◊ – K2CO3 

 

При использовании в качестве катализатора переэтерификации гидроксида 

натрия уже через 60 минут достигается равновесный выход МЭЖК ~ 90 %. 

Сравнимую каталитическую активность проявили оксид бария и карбонат калия, 

однако после проведения процесса они полностью растворились в реакционной 

массе. В присутствии силиката натрия равновесный выход эфиров достигался за 3 

часа проведения процесса, при этом силикат также частично растворился. 
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Оксиды кальция и магния практически не растворимы в метаноле, но при их 

использовании без предварительной активации на первых часах проведения 

процесса выход МЭЖК не превышал 10 %.  

 

3.1 Исследование влияния температуры прокаливания катализатора 

 

На рисунке 3.2 показан ИК-спектр неактивированного оксида кальция  

(СаО-0) (а). Высокая интенсивность полосы 3641 см
-1

, соответствующая ОН-

группам, связанным с атомом кальция (б), и полос 1423 см
-1

 и 875 см
-1

, 

соответствующих  C-O связям карбонатов (в) подтверждают, что оксид кальция 

активно поглощает воду и углекислый газ из воздуха, при этом на его 

поверхности образуются гидроксиды и карбонаты.  

 

 

Рис. 3.2  ИК-спектр СаО-0 (а), CaCO3 (б) и Ca(OH)2 (в) 

 

Карбонат кальция не проявляет каталитической активности в реакции 

переэтерификации, а гидроксид быстро дезактивируется за счет взаимодействия с 

углекислым газом с образованием неактивных карбонатов (рисунок 3.2).  
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Для удаления гидроксидов и карбонатов с поверхности оксида кальция 

обычно используют термическую обработку [259-261].  

Коммерческий оксид кальция прокаливали при температурах 300-900 ºС на 

воздухе в течение 2 ч непосредственно перед каталитическими испытаниями. 

 Влияние температуры прокаливания оксида кальция на его каталитическую 

активность в процессе переэтерификации показано на рисунке 3.3. Результаты 

исследования представлены в приложении П2. 

 

 

Рис. 3.3 Влияние температуры прокаливания СаО на скорость реакции 

переэтерификации соевого масла. Условия проведения процесса: мольное 

соотношение метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1,3 % масс., 

температура – 60 ºС 

 ● – CaO-0; ■ – CaO, прокаленный при 900 ºС;  ♦ – CaO, прокаленный при 

600 ºC;  ▲– CaO, прокаленный при 300 ºC 

 

Наибольшую каталитическую активность проявил образец, прокаленный 

при 600 ºС. При данной температуре происходит практически полное разложение 

гидроксида и частичное карбоната кальция (рисунок 3.4), в результате чего 

существенно увеличивается концентрация основных центров по сравнению с 

неактивированным катализатором (таблица 3.1).  
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Рис. 3.4 ИК-спектр образцов СаО, прокаленных при различных 

температурах 

 

Таблица 3.1  

Концентрация основных центров образцов СаО, прокаленных при различных 

температурах 

Катализатор 

Концентрация 

основных 

центров, ммоль/г 

Неактивированный CaO 0,03 

Прокаленный при 300 ºС 0,01 

Прокаленный при 600 ºС 0,08 

Прокаленный при 900 ºС 0,04 

 

В присутствии образца, активированного при 600 ºС, выход МЭЖК 94 % 

был достигнут за 3 часа проведения процесса.  Однако при хранении катализатора 

на открытом воздухе уже через сутки его каталитическая активность существенно 

снижалась. 

При повышении температуры термической обработки до 900 ºС 

наблюдалось снижение каталитической активности оксида кальция. В результате 

высокотемпературной обработки оксида кальция происходит снижение удельной 

поверхности и изменение соотношения Са
2+

 и О
2-

, что приводит к существенному 
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снижению концентрации основных центров (таблица 3.1) и, соответственно, к 

снижению каталитической активности. 

При температуре прокаливания порядка 300 ºС гидроксиды и карбонаты 

кальция практически не разлагаются, о чем свидетельствует наличие интенсивных 

полос 1423 см
-1

 и 875 см
-1

 на ИК спектре оксида кальция (рисунок 3.4). При этом 

каталитическая активность коммерческого оксида кальция после термической 

обработки при 300 ºС существенно снизилась. Выход МЭЖК за 5 часов составил 

менее 7 % (рисунок 3.3). Более низкая каталитическая активность оксида кальция, 

после прокаливания при 300 ºС, может быть связана с удалением физически 

сорбированной воды с поверхности катализатора.  

 

3.2 Исследование влияния воды на каталитическую активность оксида 

кальция 

 

Исследование влияния воды на каталитическую активность оксида кальция, 

прокаленного при 600 ºС,  показало, что введение небольшого количества воды в 

реакционную систему позволяет значительно увеличить каталитическую 

активность оксида кальция (рисунок 3.5). Результаты исследования влияния воды 

на каталитическую активность СаО представлены в приложении П3. 
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Рис. 3.5 Влияние воды на скорость реакции переэтерификации соевого 

масла. Условия проведения процесса: мольное соотношение метанол:масло – 9:1, 

количество катализатора – 1,3 % масс., температура – 60 ºС, катализатор – CaO, 

прокаленный при 600 ºС 

■ – без добавки воды; ♦ – 0,2 % воды;  ∆ – 0,8 % воды;  ○ – 2 % воды;          

▼– 5 % воды;  ◊ – 10 % воды.  

 

При введении воды в реакционную систему, в результате ее взаимодействия 

с основными центрами катализатора, на поверхности оксида кальция образуются 

активные ОН-группы. В результате скорость образования метоксид анионов и, 

соответственно, скорость переэтерификации значительно увеличиваются 

(уравнение 3.1). 

Кроме того, при добавлении воды увеличивается растворимость оксида 

кальция в реакционной массе. В результате реакция переэтерификации 

катализируется не только основными центрами на поверхности катализатора, но и 

более активным растворенным оксидом кальция [261, 262]. При добавлении воды 

в количестве 0,2 % масс. равновесный выход МЭЖК 96 % был достигнут уже за 2 

часа ведения процесса.  
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Дальнейшее увеличение содержания воды в реакционной массе привело к 

снижению скорости протекания процесса и снижению выхода МЭЖК (рисунок 

3.5). В больших количествах вода сорбируется на поверхности катализатора, 

дезактивируя ее. Кроме того при высоком содержании воды в реакционной массе 

происходит частичный гидролиз образующихся МЭЖК с образованием жирных 

кислот, дезактивирующих основные центры катализатора. 
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О О
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+
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О

ОСН3

2 + 2 OH2 (3.1) 

 

3.3 Влияние площади поверхности СаО на скорость реакции 

переэтерификации 

 

Развитость поверхности оксида кальция оказывает существенное влияние 

на его каталитическую активность в процессе переэтерификации.  

На рисунке 3.6 приведены микрофотографии поверхности коммерческого 

оксида кальция, прокаленного при 600 ºС (СаО-1), и оксида кальция, полученного 

гидротермальным методом (СаО-2).  
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Рис. 3.6 Изображение поверхности образцов оксида кальция  

1 – СаО-1; 2 – СаО-2 

 

Как видно из рисунка, образец, полученный гидротермальным методом, 

обладает гораздо более развитой поверхностью (таблица 3.2). При этом 

структурные свойства СаО-1 и СаО-2 не отличаются. Как видно из рисунков 3.7 и 

3.8, ИК и XRD спектры исследуемых образцов идентичны.  

 

Таблица 3.2  

Свойства поверхности образцов оксида кальция 

Катализатор  СаО-1  СаО-2  

Площадь поверхности (м
2
/г) 4,3 32,4 

Средний размер частиц (нм) 142,0 27,3 

Количество основных центров (ммоль/г) 0,08 0,19 
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Рис. 3.7  ИК-спектр образцов СаО-1 (а) и СаО-2 (б) 

 

 

Рис. 3.8 XRD спектры СаО-1 (а) и СаО-2 (б) 
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Из рисунка 3.8 видно, что в спектрах обоих образцов присутствуют пики,  

характерные для оксида кальция: 32,1º, 37,3º, 53,8º, 64,1º, и 67,3º. 

За счет высокой удельной поверхности и меньшего размера частиц СаО-2 

его активные центры характеризуются большей доступностью, о чем 

свидетельствует повышение основности (таблица 3.2).  

Как видно из рисунка 3.9, в присутствии СаО-2 скорость переэтерификации 

существенно выше. Уже через 60 мин проведения процесса выход МЭЖК 

достигает 50 %. 

 

 
Рис. 3.9 Влияние площади поверхности СаО на скорость реакции 

переэтерификации соевого масла метанолом. Условия проведения процесса: 

мольное соотношение метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1,3 % 

масс., температура – 60 
о
С 

 ■ – CaO-1; ○ – СаО-2 
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3.4 Влияние солей калия на каталитическую активность оксида 

кальция 

 

Модифицирование оксидов солями щелочных металлов является известным 

приемом для увеличения их активности в реакции переэтерификации 

растительных масел метанолом [134, 143, 263, 264]. В работах [264, 265] 

галогениды калия наносили на поверхность оксида кальция методом 

соосаждения. Было предположено, что при прокаливании катализатора 

происходит образование активных KCaF3 центров на поверхности оксида 

кальция. Са
2+

 в KCaF3 является более сильной кислотой Льюиса, так как фтор 

имеет большую чем у кислорода электроотрицательность, поэтому 

присоединение CH3O
-
 ионов проходит значительно легче. С другой стороны, F

-
 

является более сильным основанием Льюиса, что облегчает присоединение H
+
 

ионов. Таким образом, образующийся на поверхности катализатора центр - 

KCaF3, способствует более быстрому преобразованию CH3OH в CH3O
-
 по 

сравнению с оксидом кальция и, соответственно, повышению скорости 

переэтерификации.   

Нами проведена серия экспериментов по изучению влияния солей калия на 

скорость реакции переэтерификации. В отличие от предыдущих работ соли калия 

и оксид кальция прокаливались отдельно и смешивались только при добавлении в 

реакционную смесь. Результаты исследования представлены в приложении П4.  

При проведении процесса переэтерификации соевого масла метанолом с 

использованием в качестве катализаторов 1,3 % соли калия (без использования 

оксида кальция) даже через 5 часов проведения процесса МЭЖК в реакционной 

массе обнаружено не было. Однако при проведении переэтерификации в 

присутствии 0,3 % масс. фторида калия и 1 % масс. СаО-1 выход МЭЖК, равный 

70%, был достигнут уже через 60 мин проведения процесса. Резкое увеличение 

активности оксида кальция также наблюдалось и при использовании других солей 

калия (рисунок 3.10).  
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Рис. 3.10 Влияние солей калия на каталитическую активность оксида 

кальция в реакции переэтерификации соевого масла. Условия проведения 

процесса: мольное соотношение метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 

1,3 % масс., температура – 60 
о
С 

  ■ – CaO-1;  □ – CaO-1 с KNO3; ○ – CaO-1 с KF; ▼– CaO-1 с KCl;                    

∆ – CaO-1 с KBr;  ◊ – CaO-1 с KI  

 

Для проверки влияния добавок солей на основность оксида кальция 1 г 

прокаленного оксида кальция в течение 3 часов выдержали в 25 мл метанола при 

температуре 60 ºС и постоянном перемешивании. После обработки катализатора 

метанол отделили и титровали 0,1 М соляной кислотой в присутствии 

фенолфталеина. На нейтрализацию метанола после обработки СаО-1 пошло 0,04 

млмоль кислоты. После аналогичной обработки смешанного катализатора       

СaO-1+KF (масс. соотношение СаО:KF 3:1) на нейтрализацию метанола пошло 

0,11 млмоль соляной кислоты. На нейтрализацию метанола после обработки KF 

пошло 0,03 млмоль кислоты. 

Таким образом, даже без совместного прокаливания в среде метанола, по-

видимому, происходит взаимодействие оксида кальция с солями калия с 

образованием высокоактивных K2O и KCaX3 (уравнение 3.2) 
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На рисунке 3.11 представлены результаты повторного использования 

смешанных катализаторов СaO-1+KF и СаО-1+КNO3.  

 

 
Рис. 3.11 Результаты повторного использования катализаторов 

переэтерификации. Условия проведения процесса: мольное соотношение 

метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1,3 % масс., температура – 60 
о
С 

▲ – CaO-1 с KF; ■ – повторно использованный CaO-1 с KF;  CaO-1 с 

KNO3; ○ – повторно использованный CaO-1 с KNO3; ● – повторно 

использованный CaO-1;  ◊ – CaO-1 

 

При повторном использовании катализатора СaO-1+KF выход МЭЖК через 

5 часов составил только 20% (рисунок 3.11). При повторном использовании 

смешанного катализатора СаО-1+КNO3 также наблюдалось значительное 

снижение скорости переэтерификации. Результаты представлены в приложении 

П5. 
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Резкое падение скорости переэтерификации, по-видимому, связано с тем, 

что соли калия, полностью вымываются уже при первом использовании 

катализатора, а на поверхности оксида кальция образуется неактивный фторид 

кальция (уравнение 3.2). 

В отличие от смешанных катализаторов при проведении переэтерификации в 

присутствии отработанного оксида кальция (без добавок солей калия) скорость 

реакции на первых часах проведения процесса существенно увеличилась по 

сравнению со свежим катализатором (рисунок 3.11). При этом титриметрический 

анализ показал существенное увеличение основности оксида кальция после 

проведения процесса (> 1 ммоль/г). 

На рисунке 3.12 (а) представлен полученный ИК-спектр отработанного 

оксида кальция. Полосы поглощения в областях 1049 см
-1

 и 1124 см
-1

 

соответствуют валентным колебаниям C-O связей в спиртах, группа пиков 2800-

3000 см
-1

 относится к колебаниям связей С-Н, полосы 933, 1000, 1423 и 1465 см
-1

 

соответствуют различным деформационным колебаниям связей С-Н, полоса 

поглощения 1320 см
-1

 относится к деформационному колебанию связей в С-О-Н. 

Пики поглощения 3000-3600 cм
-1 

относятся к колебаниям O-H связей в OH-

группах в молекулах спирта адсорбируемых на поверхности оксида кальция. 

[266].  Таким образом, ИК-спектр отработанного оксида кальция позволяет 

предположить, что после проведения процесса переэтерификации поверхность 

оксида насыщена метанолом. 
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Рис. 3.12 ИК-спектр СаО-1 после процесса переэтерификации (а) и СаО-1 

после активации метанолом (б) 

 

3.5 Исследование влияния метанола на каталитическую активность 

оксида кальция 

 

Каталитическую активность непрокаленного оксида кальция в реакции 

переэтерификации можно повысить предварительной обработкой катализатора 

метанолом. При этом повышение каталитической активности обусловлено 

образованием метилата кальция [267].  

С целью исследования влияния метанола на каталитическую активность 

оксида кальция образцы катализатора непосредственно перед проведением 

процесса выдерживали в метаноле при 60 
о
С в течение 60 минут.  

На рисунке 3.12 (б) представлен ИК-спектр оксида кальция, прокаленного 

при 600 
о
С после активации метанолом. Полосы 2800–3000 cм

−1
 относятся к 

колебаниям CH3-групп. Полоса поглощения 1469 cм
−1

 может быть отнесена к 

колебаниям C–H связей. Полоса, наблюдаемая около 1076 cм
−1

, относится к 

колебаниям C-O связей в спиртах. Пики поглощения 3000-3600 cм
-1 

относятся к 

колебаниям O-H связей в OH-группах в молекулах спирта, адсорбируемых на 

поверхности оксида кальция. [266]. Полоса в области 3645 cм
−1

 может быть 

отнесена к колебаниям O-H связей в OH-группах, изолированных на атомах 
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кальция, образованных в процессе гидратации в качестве побочного продукта при 

образовании метоксида кальция [268]. 

Анализ ИК-спектра (рисунок 3.12 (б)) позволяет предположить, что в 

результате взаимодействия оксида кальция с метанолом на его поверхности 

образуются ОН
-
 и СН3О

-
 группы (уравнение 3.3). Предварительная обработка СаО 

метанолом приводит к тому, что активные центры на поверхности катализатора 

взаимодействуют с метанолом, при этом O
δ-

 оттягивает на себя H
δ+

 от СН3ОН, а 

Са
δ+

 взаимодействует с СН3О
δ-

. При этом возможно образование поверхностного 

метоксид аниона. С другой стороны, при взаимодействии СаО с метанолом может 

произойти разрыв связи Са-О, что приведет к образованию поверхностного 

метилата кальция (уравнения 3.1, 3.3). Кроме этого при разрушении связи Са-О в 

реакционной смеси может образовываться некоторое количество растворенного 

метилат кальция (уравнения 3.1, 3.3).  

 (3.3) 

 

Таким образом, предварительная обработка оксида кальция метанолом 

позволяет увеличить основность катализатора (> 1 ммоль/г) и его активность в 

реакции переэтерификации (рисунок 3.13). Результаты исследования влияния 

предварительной обработки катализаторов на скорость реакции 

переэтерификации представлены в приложении П6. 
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Рис. 3.13 Влияние предварительной обработки СаО метанолом на скорость 

реакции переэтерификации соевого масла. Условия проведения процесса: 

мольное соотношение метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1,3 % 

масс., температура – 60 
о
С  

▲ – CaO-0;  ◊ – СаО-1;  ■ – CaO-0, активированный метанолом; ● – СаО-1, 

активированный метанолом; ○ – СаО-2; ♦ – СаО-2, активированный метанолом;   

∆ – повторно используемый CaO-1. 

 

Из рисунка 3.13 видно, что при проведении переэтерификации в 

присутствии коммерческого оксида кальция наблюдается индукционный период, 

по завершению которого скорость образования МЭЖК резко возрастает. При этом 

активация катализатора позволяет только сократить время индукционного 

периода.  

Для СаО-2 время индукционного периода  является незначительным, что 

объясняется доступностью его основных центров. Поэтому предварительная 

обработка данного образца метанолом позволила лишь незначительно увеличить 

скорость реакции переэтерификации.  

Как видно из рисунка 3.13, каталитическая активность повторно 

используемого СаО-1 не уступает активности СаО, приготовленного 

гидротермальным методом и активированного метанолом.  

В ходе проведенных исследований было установлено, что во время 

индукционного периода содержание глицерина в реакционной системе 
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увеличивается незначительно, а по завершению процесса переэтерификации 

наблюдается существенное расхождение материального баланса по глицерину 

(более 20 %). При повторном использовании оксида кальция индукционный 

период отсутствовал, при этом расхождение материального баланса по глицерину 

после завершения процесса переэтерификации составило всего ~ 5 % (рисунок 

3.14 и приложение П7).  

 

 

Рис. 3.14 Сравнение каталитической активности образцов оксида кальция. 

Условия проведения процесса: мольное соотношение метанол:масло – 9:1, 

количество катализатора – 1,3 % масс., температура – 60 
о
С  

 ● – СаО-0; ■ – CaO-1; ∆ – CaO-1, активированный метанолом;  ♦ – повторно 

используемый CaO-1 

 

Таким образом, во время индукционного периода, глицерин 

взаимодействует с оксидом кальция, в результате чего каталитическая активность 

оксида существенно увеличивается. 

 



67 

 

3.6 Исследование влияния глицерина на каталитическую активность 

оксида кальция 

 

С целью исследования влияния глицерина на каталитическую активность 

оксида кальция испытываемые образцы непосредственно перед проведением 

процесса активировали метанолом с добавкой небольших количеств глицерина 

при 60 
о
С в течение 60 минут.  

При добавлении глицерина в количестве 0,3 г на 0,6 г катализатора (0,5 % от 

реакционной массы) активность СаО-1 существенно увеличилась, при этом 

индукционный период при проведении переэтерификации практически 

отсутствовал (рисунок 3.15). Результаты исследования представлены в 

приложении П8. 

 

 

Рис. 3.15 Влияние предварительной обработки СаО глицерином на скорость 

реакции переэтерификации соевого масла. Условия проведения процесса: 

мольное соотношение метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1,3 % 

масс., температура – 60 
о
С  

 ∆ – CaO-2; ○ – СаО-2, активированный добавкой 0,5 %  глицерина;              

● – СаО-1;  ■ – CaO-1, активированный добавкой 0,5 %  глицерина;  ▼ – CaO-1, 

активированный добавкой 1,0 % глицерина; ♦ – CaO-1, активированный добавкой 

2,0 % глицерина 
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На рисунке 3.16 представлены ИК-спектры образцов оксида кальция после 

активации метанолом и глицерином. Полосы поглощения  3642 cм
-1

, 2800–3000 

cм
-1

, 1473 cм
-1

 и 1062 cм
-1

 характеризуют оксид кальция, активированный 

метанолом (рис. 3.12 (б)). Кроме того в ИК-спектрах наблюдаются полосы 

относящиеся к колебаниям связей C–H (1267, 1231, 1001 и 933 cм 
-1

), C–O–H 

(1380 и 1317 cм
-1

), C–O (1126 и 1062 cм
-1

) и C–C  (860 cм
-1

) [269]. Данные полосы 

также наблюдались в ИК-спектре отработанного оксида кальция (рисунок 3.12 

(а)). 

 

 

Рис. 3.16 ИК-спектр образцов СаО-1 (а) и СаО-2 (б)  после активации 

метанолом и глицерином 

 

Анализ ИК-спектров (рисунки 3.12 (а), 3.16) и результаты каталитических 

испытаний (рисунок 3.15) позволяют предположить, что в ходе индукционного 

периода образующийся глицерин взаимодействует с основными центрами оксида 

кальция, в результате чего образуется комплекс, характеризующийся большей 

каталитической активностью в процессе переэтерификации. При накоплении в 

реакционной системе достаточного количества комплекса оксида кальция и 
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глицерина индукционный период заканчивается, и скорость образования МЭЖК 

резко увеличивается.  

При увеличении количества добавляемого глицерина для активации оксида 

кальция (более 0,3 г на 0,6 г оксида кальция) избыточный глицерин не успевает 

полностью прореагировать за 60 минут активации, в результате наличие 

свободного глицерина приводит к смещению равновесия и уменьшению выхода 

МЭЖК (рисунок 3.16).  

Следует отметить, что при использовании неактивированного 

коммерческого оксида кальция образование активного комплекса происходит 

медленно, в результате чего наблюдается длительный индукционный период. При 

использовании активированного оксида кальция скорость образования 

каталитического комплекса увеличивается и индукционный период сокращается. 

Использование оксида кальция, полученного гидротермальным методом, также 

позволяет сократить время образования каталитического комплекса с глицерином 

(индукционный период) за счет наличия более доступных основных центров.  

Таким образом, проведенные нами исследования показали, что оксид 

кальция имеет низкую активность в процессе переэтерификации. Однако при 

проведении процесса за счет его взаимодействия с глицерином в среде метанола 

образуется комплекс, характеризующийся высокой основностью и 

каталитической активностью. 
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4 ИССЛЕДОВАНИЕ И ОПТИМИЗАЦИЯ ПРОЦЕССА 

МОДИФИЦИРОВАНИЯ ОКСИДА КАЛЬЦИЯ ГЛИЦЕРИНОМ 

 

4.1 Исследование влияния условий модифицирования оксида кальция 

глицерином на его каталитическую активность в процессе 

переэтерификации 

 

Результаты исследования влияния условий модифицирования оксида 

кальция на его каталитическую активность представлены в приложении П9. 

 

1) Температура проведения процесса 

На рисунке 4.1 представлены результаты каталитических испытаний 

образцов катализаторов, полученных взаимодействием оксида кальция с 

глицерином в среде метанола при различных температурах.  

Образцы катализатора готовили по методике, описанной в разделе 2.3, в 

течение 12 ч при мольном соотношении метанол:глицерин:оксид кальция – 

2,4:1:0,03. 
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Рис. 4.1 Влияние температуры проведения процесса модифицирования 

оксида кальция глицерином на его каталитическую активность. Условия 

проведения процесса: мольное соотношение метано:масло – 9:1, количество 

катализатора – 1 % масс.; температура – 60 ºС 

■ – СаО-1, модифицированный глицерином при 65 ºС;  ○ – СаО-0;                 

▲ – СаО-0, модифицированный глицерином при 50 ºС; □ – СаО-0, 

модифицированный глицерином при 65 ºС; ● – СаО-0, модифицированный 

глицерином при 80 ºС 

 

Как было показано в разделе 3, при проведении переэтерификации в 

присутствии активированного оксида кальция длительность индуктивного 

периода, характеризующего скорость образования каталитического комплекса 

оксида кальция с глицерином, существенно меньше, чем при использовании 

коммерческого оксида кальция.  

Аналогичная зависимость наблюдается и при прямом взаимодействии 

образцов оксида кальция с глицерином. Как видно из рисунка 4.1, скорость 

переэтерификации в присутствии катализатора, полученного из активированного 

оксида кальция выше, чем при использовании катализатора, полученного из 

коммерческого оксида кальция при тех же условиях. 
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Однако предварительная термическая активация оксида кальция требует 

использования специального дорогостоящего оборудования и приводит к 

существенному увеличению энергетических затрат и, соответственно, к 

увеличению стоимости катализатора. 

При использовании в качестве исходного сырья коммерческого оксида 

кальция активность образцов катализатора существенно зависит от температуры 

их приготовления. 

Среди испытанных образцов, катализатор, приготовленный при 80 
о
С, 

показал наибольшую активность в процессе переэтерификации. При его 

использовании выход МЭЖК составил 94 % за 3 часа проведения процесса, что не 

уступает результатам, достигнутым при использовании катализатора, 

полученного из прокаленного оксида кальция. 

Модифицирование оксида кальция глицерином при температурах более      

80 ºС нецелесообразно из-за необходимости проведения процесса под давлением, 

протекания побочных процессов конденсации глицерина и увеличения 

энергетических затрат. 

 

2) Соотношение глицерин:оксид кальция 

Результаты исследования состава исходной смеси, использованной для 

модифицирования оксида кальция глицерином, на его каталитическую активность 

в реакции переэтерификации рапсового масла метанолом представлены на 

рисунке 4.2. Модифицирование оксида кальция глицерином проводили по 

методике, описанной в разделе 2.3, в течение 12 ч при температуре 80 ºС. В 

качестве исходного сырья использовали коммерческий неактивированный оксид 

кальция при соотношении метанол:СаО 80:1.  
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Рис. 4.2 Влияние состава исходной смеси, использованной для 

модифицирования оксида кальция глицерином, на его каталитическую 

активность. Условия проведения процесса: мольное соотношение метанол:масло – 

9:1; количество катализатора – 1 % масс.; температура – 60 ºС 

■ – соотношение глицерин:СаО-0 30:1;  ○ – соотношение глицерин:СаО-0 

9:1; ▲– соотношение глицерин:СаО-0 6:1; □ – соотношение глицерин:СаО-0 3:1 

 

Несмотря на то, что предположительно для получения каталитического 

комплекса на 1 моль оксида кальция должно расходоваться 2 моля глицерина, 

катализатор, полученный при мольном соотношении глицерин:оксид кальция 

равном 3:1, показал низкую каталитическую активность в процессе 

переэтерификации (рис 4.2). По-видимому, при использовании небольшого 

избытка глицерина скорость образования и равновесный выход активного 

комплекса существенно снижаются, в результате чего наработанный катализатор 

содержит значительное количество непрореагировавшего оксида кальция, 

характеризующегося низкой каталитической активностью. 

Повышение избытка глицерина до 6-9 моль на 1 моль оксида кальция при 

проведении модификации позволяет существенно повысить активность 
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нарабатываемых катализаторов. Дальнейшее повышение избытка глицерина не 

приводит к изменению каталитической активности. 

 

3) Время проведения процесса 

Модифицирование оксида кальция глицерином проводили по методике, 

описанной в разделе 2.3, при 80 
о
С и мольном соотношении 

метанол:глицерин:оксид кальция – 80:9:1.  

Результаты исследования влияния времени проведения процесса 

модифицирования оксида кальция глицерином на его каталитическую активность 

в реакции переэтерификации представлены на рисунке 4.3. 

 

 

Рис. 4.3 Влияние времени проведения процесса модифицирования оксида 

кальция глицерином на его каталитическую активность. Условия проведения 

процесса: мольное соотношение метанол:масло – 9:1; количество катализатора –  

1 % масс.; температура – 60 
о
С 

■ – 14 ч;  ○ – 12 ч; ▲– 10 ч; □ – 8 ч; ● – 6 ч 
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Как видно из рисунка 4.3, 10 часов проведения процесса достаточно для 

обеспечения высокой каталитической активности наработанного образца в 

процессе переэтерификации 

Таким образом, на основании проведенных исследований были выбраны 

следующие оптимальные условия для проведения процесса модификации оксида 

кальция глицерином: температура – 80 
о
С; соотношение глицерин:оксид     

кальция – 9:1 (мол.); время проведения процесса – 10 ч. 

После отделения катализатора образуется смесь, содержащая 20 % 

глицерина и 80 % метанола, которую можно повторно использовать для 

приготовления глицероксида кальция. Образец катализатора, наработанный при 

повторном использовании данной смеси, не уступает по своим характеристикам 

катализаторам, наработанным при использовании свежего метанола и глицерина. 

 

4.2  Исследование физико-химических свойств катализатора на основе 

оксида кальция, модифицированного глицерином  

 

На рисунке 4.4 представлены ИК-спектры неактивированного оксида 

кальция, оксида кальция, модифицированного глицерином, и глицерина.  
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          Рис. 4.4 ИК-спектр неактивированного оксида кальция (а), оксида кальция, 

модифицированного глицерином, (б) и глицерина (в)  

 

Как видно из рисунка, спектры глицерина и оксида кальция, 

модифицированного глицерином, имеют схожий характер, что говорит об 

образовании при взаимодействии оксида кальция с глицерином соединения, 

близкого по строению с глицерином. Увеличение числа полос в ИК-спектре 

оксида кальция после его модификации глицерином показывает формирование 

новой высококристаллической структуры.  

На рисунке 4.5 представлены изображения поверхности термически 

активированного оксида кальция и образца катализатора, полученного 

взаимодействием оксида кальция и глицерина в среде метанола в оптимальных 

условиях. 
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Рис. 4.5 Изображение образцов катализаторов, полученное на сканирующем 

электронном микроскопе.  

1 – оксид кальция после модификации глицерином; 2 – оксид кальция, 

прокаленный при 600 
о
С 

 

Как видно из рисунка 4.5, немодифицированный оксид кальция представлен 

в виде крупных агломератов с наростами, в то время как частицы 

модифицированного глицерина оксида кальция представляют собой прозрачные 

призмы. Кроме того, частицы модифицированного глицерином оксида кальция 

имеют больший размер, что обуславливает снижение удельной поверхности 

оксида кальция после взаимодействия с глицерином (таблица 4.1). 

 

Таблица 4.1  

Физико-химические характеристики СаО и глицероксида кальция 

Катализатор 
Общая площадь 

поверхности (м
2
/г) 

Индикаторы 

Гамета 

Основность 

(ммоль/г) 

CaO-1 4,4 6,8 < H< 9,3 0,08 

Оксид кальция, 

модифицированный 

глицерином 

1,2 6,8 < H< 18,4 >1 
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Порошковая рентгенография показала существенное изменение фазового 

состава оксида кальция после его модификации глицерином (рисунок 4.6). После 

модификации в спектре оксида кальция появились пики - 8,2º ;10,2º; 21,2º; 24,2º и 

26,2º, соответствующие образованию новых кристаллических фаз, при этом пики, 

соответствующие фазе оксида кальция (32,1º; 37,3º; 53,8º; 64,1º; и 67,3º) на 

спектре не обнаружены. 

 

  

Рис. 4.6  Рентгенограммы оксида кальция, модифицированного глицерином 

(а); оксида кальция, прокаленного при 600 ºС (б); карбоната кальция (в);  

гидроксида кальция (г) 
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На рисунке 4.7 представлены ИК-спектры модифицированного глицерином 

оксида кальция (a) и образцов оксида кальция после проведения процесса 

переэтерификации (б и в).  

 

  

Рис. 4.7  ИК-спектр оксида кальция, модифицированного глицерином (а), 

отработанного СаО-1 (б) и отработанного СаО-2  (в) 

 

Как видно из рисунка 4.7, ИК-спектры модифицированного глицерином 

оксида кальция и образцов оксида кальция после переэтерификации практически 

идентичны.  

Следует также отметить низкую интенсивность полосы поглощения 3645 

см
-1

 на ИК-спектрах (рисунок 4.4 (б)), характерной для вибрации связи О-Н в -Ca-

OH групп. По-видимому, ОН-группы, образующиеся в результате взаимодействия 

оксида кальция с метанолом, замещаются на глицерин с образованием 

устойчивого соединения глицерина (уравнение 4.1). 
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                    (4.1) 

 

С целью исследования строения комплекса, образующегося при 

взаимодействии оксида кальция с глицерином, были сняты 
13

С-ЯМР и 
1
Н-ЯМР 

спектры синтезированного катализатора.  

 

 

Рис. 4.8 
13

С-ЯМР  спектр оксида кальция, модифицированного глицерином 
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Рис. 4.9 
1
Н-ЯМР  спектр глицероксида кальция 

 

На спектре 
13

С-ЯМР модифицированного глицерином оксида кальция 

(рисунок 4.8) присутствую только два пика - 63,50 м.д. (НОСН2) и 72,92 м.д. 

(НОСН), характерные для углеродного скелета глицерина.  

На спектре 
1
Н-ЯМР глицероксида кальция (рисунок 4.9) были обнаружены 

пики - 3,66 м.д. (НОСН2–СНОН–СН2ОСа–), 4,00 м.д. (НОСН2–СНОН–СН2ОСа–), 

4,15 м.д. (НОСН2–СНОН–СН2ОСа–), 4,10-4,13 м.д. (–СаОСН2–СНОН–СН2ОСа–), 

4,26-4,27 м.д. (–СаОСН2–СНОН–СН2ОСа–).  

С использованием программного обеспечения, моделирующего 
1
Н-ЯМР 

спектры соединений [270], были предсказаны спектры, соответствующие 

образованию моноглицероксида кальция и глицероксида кальция с 

присоединением кальция к центральным и концевым ОН-группам глицерина 

(рисунок 4.10). 
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Рис. 4.10 Структурная формула глицероксида кальция. 1 – моноглицероксид 

кальция; 2 – глицероксид кальция с присоединением кальция к центральным ОН-

группам глицерина; 3 – глицероксид кальция с присоединением кальция к 

концевым ОН-группам глицерина 

 

Спектру 
1
Н-ЯМР моноглицерида кальция соответствуют пики - 4,93 м.д. 

(НОСН2–СНОСа–) и 4,84 м.д. (–СН2ОСа-), характерные для присоединения Са к 

одной молекуле глицерина. Как видно из рисунка 4.8, в спектре оксида кальция 

после модифицирования глицерином данные пики отсутствуют. Так же в спектре 

модифицированного глицерином оксида кальция не было обнаружено полос, 

соответствующих присоединение Са к центральной ОН-группе глицерина - 4,52 

м.д. (НОСН2–СНОСа–), 4,65 м.д. (–Са–ОСН–СН2ОСа–) и 4,31 м.д. (–Са–ОСН–

СН2ОСа–).  Таким образом, при взаимодействии оксида кальция с глицерином 

присоединение кальция проходит по концевым –ОН группам глицерина, при этом 

наличие пиков 4,10-4,13 м.д. и 4,26-4,27 м.д. свидетельствует об образовании 

цепочки звеньев –СаОСН2–СНОН–СН2О– (структура 3, рисунок 4.10). 

На основании проведенных исследований по влиянию глицерина на 

каталитическую активность СаО и исследования строения модифицированного 

глицерином оксида кальция с использованием ИК-, ЯМР-спектрометрии и 

рентгенофазного анализа, было установлено, что в входе проведения процесса 

переэтерификации растительных масел метанолом в присутствии оксида кальция 

во время обнаруженного индукционного периода происходит образование и 

накопление каталитического комплекса – глицероксида кальция, 
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характеризующегося значительно более высокой активностью по сравнению с 

оксидом кальция. 

Таким образом, механизм реакции переэтерификации растительных масел 

метанолом с использованием в качестве катализатора оксида кальция можно 

представить в виде уравнения 4.2. 

 

      (4.2) 

 

Атомы кальция и кислорода в молекуле глицероксида кальция проявляют 

слабые электрофильные и нуклеофильные свойства. Таким образом, при 

взаимодействии метанола с глицероксидом кальция происходит поляризация  и 

гидролитический разрыв связи О−Н в молекуле метанола (I).  

В результате гетеролитического разрыва связи О−Н образуется протон Н
+
, 

стабилизируемый двумя соседними атомами кислорода глицероксида и метоксид 

анион, смещающийся к атому кальция (II).  

Образующийся метоксид анион атакует атом углерода карбонильной 

группы молекулы триглицерида (III), при этом происходит образование МЭЖК, 

аниона (IV) и комплекса (V). Далее анион (IV) взаимодействует с протоном Н
+
 

комплекса (V) с образованием диглицерида жирных кислот.  
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Взаимодействие диглицеридов и моноглицеридов жирных кислот с 

метанолом в присутствии глицероксида кальция протекает по аналогичному 

механизму. 

На рисунке 4.11 представлены сравнительные результаты каталитических 

испытаний глицероксида кальция, повторно используемого СаО-1 и СаО-1, 

активированного метанолом. 

При использовании глицероксида кальция выход МЭЖК после 60 мин 

проведения процесса переэтерификации составил 58 %, в то время как при 

использовании коммерческого оксида кальция, прокаленного и активированного 

метанолом, выход достиг всего 30 %.  

 

 

Рис. 4.11 - Каталитическая активность глицероксида кальция в процессе 

переэтерификации соевого масла. Условия проведения процесса: мольное 

соотношение метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1,3 % масс, 

температура – 60 
о
С  

 ● – глицероксид кальция; □ – повторно используемый CaO-1;                             

▲ – CaO-1, активированный метанолом 
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В научной и патентной литературе катализаторы, позволяющие проводить 

процесс переэтерификации в мягких условиях, такие как оксиды кальция и магния 

[137, 159, 164, 255, 265,  271], а также основания, нанесенные на пористые 

носители, [119, 128, 129, 134, 135, 141] позиционируются как гетерогенные.  

В основном такие «гетерогенные» катализаторы испытывают не более 5 

циклов, отмечая падение каталитической активности, которое авторы связывают с 

вымыванием активных компонентов [119, 125,  128, 129, 135, 141, 143, 144]. При 

этом отмечается, что чем менее растворим катализатор, тем ниже его 

каталитическая активность [117, 122, 125].  

Таким образом, по-видимому, реализация процесса переэтерификации в 

мягких условиях (температура не более 60 ºС и мольное соотношение 

метанол:масло не более 9:1) возможна только при использовании гомогенных 

катализаторов. Проведение же гетерогенно-каталитического процесса 

переэтерификации возможно только при жестких условиях: температура – 150-

250 ºС, давление – 40-150 атм., мольное соотношение метанол:масло – более 20:1. 

При этом требуется более сложное и дорогостоящее оборудования и высокие 

энергетические затраты [174, 182, 272, 273].  

Основными недостатками классической технологии переэтерификации, 

основанной на использовании гидроксида и метилата натрия, являются 

образование больших количеств сточных вод, разбавление глицериновой фазы и 

накопление в ней большого количества солей.  

Решением данной проблемы является использование в качестве 

катализатора переэтерификации глицероксида кальция. Каталитическая 

активность глицероксида кальция практически не уступает активности 

гидроксида натрия. При этом в отличие от гидроксида натрия глицероксид 

кальция, не вызывает коррозии и легко может быть отделен от реакционной 

массы за счет нейтрализации фосфорной кислотой, в результате которой 

образуются глицерин и нерастворимые в МЭЖК и глицерине фосфаты кальция.  

  



86 

 

5 ИССЛЕДОВАНИЕ ЗАКОНОМЕРНОСТЕЙ ПРОЦЕССА 

ПЕРЕЭТЕРИФИКАЦИИ В ПРИСУТСТВИИ ГЛИЦЕРОКСИДА КАЛЬЦИЯ 

 

В данном разделе представлены результаты исследования процесса 

переэтерификации растительного масла метанолом с использованием 

глицероксида кальция в качестве катализатора. 

 

5.1 Исследование влияния состава масел на скорость процесса 

переэтерификации 

 

Результаты исследования влияния состава масел на скорость реакции 

переэтерификации представлены на рисунке 5.1 и в приложении П11.  

В качестве исходных сырья использовали тристеарат глицерина, 

рафинированные рапсовое и соевое масла с содержанием свободных жирных 

кислот не более 0,2 % масс. 

Как видно из рисунка 5.1, скорость образования и выходы МЭЖК при 

использовании масел различного состава в реакции переэтерификации 

практически одинакова.  
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Рис. 5.1 Влияние состава масел на скорость реакции переэтерификации. 

Условия проведения процесса: мольное соотношение метанол:масло – 9:1; 

количество глицероксида кальция – 1 % масс.; температура – 60 
о
С; скорость 

перемешивания – 900 об./мин. 

■ – рафинированное рапсовое масло;  ● – рафинированное соевое масло;   

– тристеарат глицерина 

 

Исследование фазовых равновесий в системах масло-МЭЖК-метанол при 

333 К также показало, что кривые, ограничивающие области несмешиваемости, 

для различных масел совпадают (рисунок 5.2). Данные по растворимости в 

системе масло-МЭЖК-метанол при 333 К представлены в приложении П10.   
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Рис. 5.2 Влияние состава масел на область несмешиваемости в системе 

масло-МЭЖК-метанол (массовая доля) 

■ –  рафинированное рапсовое масло;  ○ – тристеарат глицерина;                 

– рафинированное соевое масло  

 

Таким образом, можно утверждать, что, при условии отсутствия в исходных 

маслах свободных жирных кислот, состав масел не оказывает влияние на 

массообмен и скорость реакции переэтерификации. Следовательно, 

закономерности, полученные при использовании рафинированного рапсового 

масла, будут справедливы для масел другого состава.  

 

5.2 Исследование влияния массообмена на скорость процесса 

переэтерификации 

 

Скорость протекания процесса переэтерификации зависит от интенсивности 

массообмена между фазами масла и метанола.  

Для изучения массообмена между фазами масла и метанола было 

исследовано фазовое равновесие жидкость-жидкость в системе триглицериды-
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МЭЖК-метанол. Данные по равновесию в трехкомпонентной системе 

триглицериды-МЭЖК-метанол представлены в приложениях П12 и П13.  

Полученные экспериментальные данные были обработаны с 

использованием инструментов системы компьютерного моделирования ChemCad 

6.2 с целью нахождения параметров бинарного взаимодействия в системе 

триглицериды-МЭЖК-метанол для уравнения NRTL (формула 5.1). 
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          ;ijji    

          T – температура в К. 

Расчетные значения параметров бинарного взаимодействия для уравнения 

NRTL в системе триглицериды-МЭЖК-метанол  представлены в таблице 5.1. 

 

Таблица 5.1 

Параметры уравнения NRTL для системы триглицериды-МЭЖК-метанол   

Система             

Триглицериды - МЭЖК -359,4 -44,5 0,31 

Триглицериды - Метанол -356,1 1899,5 0,42 

МЭЖК - Метанол 283,3 863,1 0,71 

 

Экспериментальные и расчетные данные для равновесия жидкость-

жидкость в системе триглицериды-МЭЖК-метанол представлены на рисунках 5.3 

и 5.4. 
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Рис. 5.3 Диаграмма равновесия жидкость-жидкость в трехкомпонентной 

системе триглицериды-МЭЖК-метанол при 313 К (массовая доля) 

■ –  область несмешиваемости;  ○ – экспериментальные данные;                  

– расчетные данные (NRTL)  

 

 

Рис. 5.4 Диаграмма равновесия жидкость-жидкость в трехкомпонентной 

системе триглицериды-МЭЖК-метанол при 333 К (массовая доля) 

■ –  область несмешиваемости;  ○ – экспериментальные данные;                  

– расчетные данные (NRTL) 
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Адекватность описания экспериментальных данных по равновесию 

жидкость-жидкость уравнением NRTL с использованием полученных параметров 

бинарного взаимодействия оценивали с помощью критерия Фишера при уровне 

значимости 0,05 (доверительная вероятность 95 %).  

Значение дисперсии воспроизводимости (S
2

воспр.) составило 0,97; дисперсии 

адекватности (S
2

адекв.) – 1,88. Опытное значение критерия Фишера (Fоп.) составило 

1,95 при критическом значении критерия Фишера (Fкр.) равном 2,21. Поскольку 

опытное значение критерия Фишера меньше критического, уравнение NRTL с 

использованием полученных параметров бинарного взаимодействия адекватно 

описывает экспериментальные данные.  

Как видно из полученных данных по равновесию жидкость-жидкость, 

взаимные растворимости масла и метанола сильно ограничены. При 60 
о
С 

растворимость метанола в масле составляет – 9,9 % масс., масла в метаноле – 0,2 

% масс. 

Образование МЭЖК в ходе реакции приводит к увеличению взаимной 

растворимости масла и метанола, а при накоплении в реакционной системе более 

45 % масс. МЭЖК, метанол с маслом смешиваются в любых соотношениях. 

Таким образом, для организации эффективного массообмена между фазами 

метанола и масла необходимо интенсивное перемешивание, особенно на 

начальном этапе проведения процесса переэтерификации, когда в реакционной 

смеси отсутствуют МЭЖК.  

Результаты исследования влияния интенсивности перемешивания на 

скорость образования МЭЖК в процессе переэтерификации рапсового масла 

метанолом представлены в приложении П14 и на рисунке 5.5. 
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Рис. 5.5 Влияние интенсивности перемешивания на скорость образования и 

выход МЭЖК. Условия проведения процесса: мольное соотношение 

метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1 %масс., температура – 60 ºС 

■ – 200 об./мин;  ○ – 300 об./мин; ▲– 400 об./мин; □ – 600 об./мин; ● – 800 

об./мин; – 900 об./мин 

 

При скорости перемешивания 200 об./мин реакция переэтерификации 

протекает медленно, при этом выход МЭЖК за 240 минут проведения процесса не 

превышает 20 %. 

Увеличение скорости перемешивания приводит к уменьшению размера 

капель и, соответственно, увеличению поверхности раздела фаз и интенсивности 

массообмена. Поэтому при увеличении интенсивности перемешивания до 300-400 

об./мин начальная скорость образования МЭЖК резко возросла.  

В интервале 400-900 об./мин начальные скорости образования МЭЖК не 

зависят от интенсивности перемешивания. Однако, как видно из рисунка 5.5, при 

скоростях перемешивания 300-600 об./мин расчетный выход МЭЖК превышает 

100 %. Это связано с тем, что при конверсии масла более 50% и низких скоростях 

перемешивания фазы глицерина и МЭЖК распределяются неравномерно, в 

результате чего при анализе проб наблюдалось завышение концентраций МЭЖК 
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и занижение концентраций глицерина, обусловливающие существенное 

расхождение баланса по выходам глицерина и МЭЖК (рисунок 5.6). 

 

 
Рис. 5.6 Влияние скорости перемешивания на расчетное значение выхода 

глицерина в реакции переэтерификации. Условия проведения  процесса: мольное 

соотношение метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1 % масс., 

температура – 60 ºС 

■ –  300 об./мин;  ○ – 400 об./мин; ▲– 600 об./мин; □ – 800 об./мин;               

● – 900 об./мин 

 

При скорости перемешивания 900 об./мин расхождение баланса по 

глицерину и МЭЖК не превышало 1 %, что позволяет говорить о равномерности 

распределения фаз. Поэтому все дальнейшие эксперименты проводились при 

данной скорости перемешивания.  
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5.3 Исследование влияния количества катализатора на скорость 

процесса переэтерификации 

 

Результаты исследование влияния количества катализатора на процесс 

переэтерификации рафинированного рапсового масла метанолом с 

использованием глицероксида кальция представлены в приложении П15 и на 

рисунке 5.7.  

 

 

Рис. 5.7 Влияние количества катализатора на скорость образования и  выход 

МЭЖК. Условия проведения процесса: мольное соотношение метанол:масло – 

9:1, температура – 60 ºС, интенсивность перемешивания –  900 об./мин 

■ – 0,2 % масс.;  ○ – 0,6 % масс.; ▲– 0,8 % масс.; □ – 1 % масс.;                     

● – 1,3 % масс.;  – 1,6 % масс.; ◊ – 2 % масс. 

 

При содержании глицероксида кальция 0,2-0,6 % масс. от массы масла уже 

через 30 минут проведения процесса наблюдается резкое падение скорости 

образования МЭЖК. При этом выход МЭЖК не превышает 31 % масс. По-

видимому, при использовании менее 0,6 % масс. катализатора от массы масла, 
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глицероксид кальция полностью расходуется за счет взаимодействия со 

свободными жирными кислотами с образованием кальциевых солей. 

При увеличении концентрации катализатора до 0,8 % масс. от массы масла 

скорость переэтерификации существенно возрастает, при этом выход МЭЖК 

достигает 96 % за 3 часа проведения процесса.  

Дальнейшее увеличение количества катализатора не приводит к изменению 

скорости образования и выхода МЭЖК.  

Таким образом, при отсутствии свободных жирных кислот в растительных 

маслах, количество глицероксида кальция не оказывает существенного влияния 

на скорость образования и выход МЭЖК.  

Однако, при наличии жирных кислот, особенно при использовании масел 

низкого качества, необходимо учитывать взаимодействие катализатора с 

жирными кислотами из расчета моль глицероксида кальция на моль жирной 

кислоты. 

 

5.4 Исследование влияния моноглицеридов на скорость процесса 

переэтерификации 

 

В исходном рафинированном рапсовом масле содержание моноглицеридов 

незначительно. Однако в процессе переэтерификации рапсового масла метанолом 

содержание моноглицеридов в реакционной массе может достигать 8 % масс.  

Моноглицериды жирных кислот обладают эмульгирующими и 

гомогенизирующими свойствами и могут существенно влиять на массообмен и, 

соответственно, на скорость переэтерификации. Данные по изучению влияния 

моноглицеридов на взаимную растворимость метанола и масла представлены на 

рисунке 5.8 и в приложении П16. 
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Рис. 5.8 Влияние гомогенизаторов на взаимную растворимость масла и 

метанола 

■ –  моноолеат глицерина;  ○ – МЭЖК 

 

Как видно из рисунка 5.8, моноглицериды существенно увеличивают 

взаимную растворимость метанола и масла по сравнению с МЭЖК. Таким 

образом, при добавлении моноглицеридов к маслам начальная скорость реакции 

переэтерификации должна увеличиваться.  

Результаты исследования влияния добавок моно- и диолеата глицерина на 

скорость реакции переэтерификации представлены на рисунке 5.9 и в приложении 

П17.  
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Рис. 5.9 Влияние добавок моно- и диолеата глицерина на скорость 

образования и выход МЭЖК. Условия проведения процесса: мольное 

соотношение метанол:масло – 9:1; количество катализатора – 1 % масс.; 

температура  – 60 
о
С 

■ – без добавки моно- и диолеата глицерина;  ○ – 0,5 % масс.; ▲– 1 % масс.;  

□ – 2 % масс.;  ● – 4 % масс. 

 

При добавлении 0,5-4 % масс. смеси, содержащей 65 % масс. моноолеата 

глицерина и 35 % масс. диолеата глицерина, наблюдалось уменьшение скорости 

накопления и выхода биодизеля (рисунок 5.12) 

По-видимому, лимитирующей реакцией процесса переэтерификации 

рапсового масла метанолом является реакция образования диглицеридов жирных 

кислот. При добавлении незначительных количеств моно- и диолеата глицерина 

происходит смещение равновесия в сторону исходных веществ, в результате чего 

общая скорость процесса падает.  

Кроме того, в отличие от триглицерида, при переэтерификации которого 

на 3 моля МЭЖК образуется 1 моль глицерина, при переэтерификации 

моноглицерида на 1 моль МЭЖК образуется 1 моль глицерина. В результате при 
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добавлении моноглицеридов в масла образуется большее количество глицерина,  

что приводит к смещению равновесия и, соответственно, к снижению выхода 

МЭЖК.  

 

5.5 Исследование влияния избытка метанола на скорость процесса 

переэтерификации 

 

Результаты исследование влияния мольного соотношения метанол:масло в 

интервале (9-20):1 на скорость образования и выход МЭЖК представлены на 

рисунке 5.10. Полученные в ходе исследования данные представлены в 

приложении П18. 

 

  
Рис. 5.10 Влияние мольного соотношения метанол:масло на скорость 

образования и выход МЭЖК. Условия проведения процесса: количество 

катализатора – 1 % масс., температура – 60 ºС  

■ – 3:1;  ○ – 6:1; ▲– 9:1; □ – 12:1; ● – 15:1;  – 20:1  
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Из представленных данных видно, что при повышениии избытка метанола к 

маслу равновесный выход МЭЖК увеличивается. При увеличении мольного 

соотношения метанол:масло с 3:1 до 9:1 равновесный выход МЭЖК увеличился с 

59 % до 96 %. Дальнейшее увеличение избытка метанола к маслу не привело к 

значительному увеличению выхода эфиров.  

Кроме того, при увеличении мольного соотношения метанола к маслу 

происходит существенное увеличение начальных скоростей образования 

промежуточных продуктов (моно- и диглицеридов) (рисунок 5.11) и МЭЖК 

(рисунок 5.10). При увеличении мольного соотношения с 3:1 до 20:1 выход 

МЭЖК через 60 минут  проведения процесса вырос с 30 до 87 %.  

 

 

Рис. 5.11 Влияние мольного соотношения метанол:масло на выход 

моноглицеридов в реакции переэтерификации. Условия проведения процесса: 

количество катализатора – 1 % масс., температура – 60 ºС 

■ – 3:1;  ○ – 6:1; ▲– 9:1; □ – 12:1; ● – 15:1;  – 20:1 
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Несмотря на то, что при повышении избытка метанола до 10:1 (мол.) и 

более начальная скорость образования МЭЖК увеличивается, через 3 часа 

проведения процесса выход МЭЖК практически не изменяется. Кроме того, 

использование большого количества метанола приводит к существенному 

снижению производительности процесса и увеличению энергетических затрат на 

его регенерацию. 

 При мольном соотношении метанол:масло равном 6:1 выход МЭЖК через 

3 часа проведения процесса достигает 89 % масс. Однако, при этом реакционная 

масса содержит до 4 % масс. моноглицеридов. Содержание моноглицеридов в 

биодизеле строго ограничено стандартом EN14214 и не должно превышать 0,8 % 

масс. Поэтому проводить процесс переэтерификации с шестикратным мольным 

избытком метанола нецелесообразно. 

Таким образом, для проведения процесса переэтерификации оптимальное 

мольное соотношение метанол:масло составляет 9:1.  

 

5.6 Исследование влияния температуры на скорость процесса 

переэтерификации 

 

Результаты исследования влияния температуры на процесс 

переэтерификации рапсового масла метанолом с использованием глицероксида 

кальция в качестве катализатора представлены на рисунке 5.12 и в приложении 

П20. 
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Рис. 5.12. Влияние температуры на выход МЭЖК в реакции 

переэтерификации. Условия проведения процесса: мольное соотношение – 

метанол:масло – 9:1; количество катализатора – 1 % масс.  

■ – 35 ºС;  ○ – 45 ºС ▲– 50 ºС; □ – 55 ºС; ● – 60 ºС 

 

Как видно из рисунка 5.12, с увеличением температуры проведения 

процесса переэтерификации происходит существенное увеличение начальной 

скорости образования МЭЖК. При температуре 35 ºС за 2 часа проведения 

процесса выход МЭЖК составил всего 24,5 %. Повышение температуры до 60 ºС 

позволило достигнуть за 2 часа выход МЭЖК равный 87 %.  

Если проследить зависимость выхода МЭЖК от конверсии масла (рисунок 

5.13), можно обнаружить, что данная зависимость для различных температур 

одинакова. Аналогичная ситуация наблюдается для моно- и диглицеридов. Таким 

образом, температура проведения процесса переэтерификации влияет только на 

скорость образования моноглицеридов, диглицеридов и МЭЖК, при этом 

равновесный выход МЭЖК в данном интервале температур слабо зависит от 

температуры проведения процесса (рисунок 5.12). 
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Рис. 5.13 Изменение выхода моноглицеридов, диглицеридов и МЭЖК от 

конверсии масла. Условия проведения процесса: мольное соотношение 

метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1 % масс. 

 —  МЭЖК,  ---  моноглицериды; ---  диглицериды; ■ – 35 ºС;  ○ – 45 ºС; ▲– 50 ºС;      

□ – 55 ºС; ● – 60 ºС  

 

5.7 Построение кинетической модели процесса переэтерификации 

рапсового масла метанолом в присутствии глицероксида кальция 

 

Построение кинетической математической модели, описывающей основные 

закономерностей процесса,  прежде всего влияние концентраций исходных 

веществ и температуры на скорость протекания процесса, является неотъемлемой 

частью разработки новых технологий, так как позволяет решать ряд основных 

технологических задач, таких как расчет реакторного оборудования, определение 

оптимальных условий проведения процесса и др. 

Для построения кинетической модели процесса переэтерификации 

рафинированного рапсового масла метанолом в присутствии глицероксида 

кальция использовали экспериментальные данные, полученные при скорости 
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перемешивания 900 об./мин и концентрации катализатора 1 % масс. от массы 

масла. 

Как было показано в разделах 5.2 и 5.6, в диапазоне скоростей 

перемешивания 400-900 об./мин начальные скорости образования МЭЖК не 

зависят от интенсивности перемешивания, но при этом существенно зависят от 

температуры проведения процесса. Таким образом, можно констатировать, что 

при интенсивности перемешивания 900 об./мин  изучаемый процесс 

переэтерификации будет протекать в кинетической области, т.е. лимитирующей 

стадией процесса будет химическая реакция. 

В разделе 5.3 было показано, что при отсутствии свободных жирных кислот 

в растительных маслах, количество катализатора не оказывает существенного 

влияния на скорость образования и выход МЭЖК.  

Однако при наличии жирных кислот глицероксид кальция расходуется на 

образование кальциевых солей, в результате чего при низких концентрациях 

глицероксида кальция реакция останавливается. Поэтому эксперименты по 

изучению кинетических закономерностей переэтерификации рафинированного 

рапсового масла (с содержанием свободных жирных кислот 0,2 % масс.) 

метанолом проводили в присутствии 1 % масс. от массы масла глицероксида 

кальция. Этого количества достаточно для нивелирования влияния жирных 

кислот на скорость реакции. 

На основании предполагаемого механизма [54, 58, 59, 274] и 

экспериментальных данных, полученных при изучении закономерностей 

протекания процесса переэтерификации, с учетом особенностей реакций, нами 

были приняты следующие допущения: 

- состав масел не оказывает влияние на массообмен и скорость реакции 

переэтерификации. Закономерности, полученные при использовании 

рафинированного рапсового масла, справедливы для масел другого состава; 

- при содержании свободных жирных кислот в масле менее 0,2 % масс. и 

использовании 1 % масс. катализатора от массы масла, свободные жирные 

кислоты не оказывают влияния на скорость образования и выход МЭЖК; 
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- при содержании свободных жирных кислот в масле менее 0,2 % масс. 

увеличение количества катализатора более 1 % масс. от массы масла не оказывает 

влияния на скорость образования и выход МЭЖК. Концентрация катализатора не 

входит в кинетические уравнения; 

- при температуре проведения процесса переэтерификации менее 60 
о
С не 

протекает процесс глицеролиза глицеридов жирных кислот. 

Таким образом, процесс переэтерификации масла метанолом можно 

представить в виде системы последовательных обратимых реакций (формулы 5.2-

5.4) 

 

    С  
  
  

  
       К                                                                          (5.2) 

    С  
  
  

  
       К                                                                         (5.3) 

    С  
  
  

  
       К                                                                         (5.4) 

 

где: k1-k6 –  константа скорости реакции (л/(моль·мин)).  

На основании сделанных допущений для процесса переэтерификации были 

получены следующие кинетические уравнения: 

- скорость расходования триглицеридов жирных кислот, л/(моль·мин) 

 
        К  k С  k

dt

  d
r  21                                                   (5.5) 

- скорость образования диглицеридов 

 
              К  k С  k   К  k С  k

dt

  d
r  4321       (5.6) 

- скорость образования моноглицеридов жирных кислот, л/(моль·мин) 

 
              К  k С  k   К  k С  k

dt

  d
r  6543      (5.7) 
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- скорость образования МЭЖК, л/(моль·мин) 

 
        

           К  k С  k   К  k

 С  k   К  k С  k
dt

   Кd
r   К

654

321




                     (5.8) 

- скорость расходования метилового спирта, л/(моль·мин) 

 
        

           К  k С  k   К  k

 С  k   К  k С  k
dt

 Сd
r С

654

321




                            (5.9) 

- скорость образования глицерина, л/(моль·мин) 

 
        К  k С  k

dt

  d
r  65                                                    (5.10) 

 

Для математической обработки экспериментальных данных и оценки 

кинетических констант, входящих в обобщенную модель процесса 

переэтерификации, использовали метод Рунге-Кутты, реализованный в 

программном продукте MATLAB R2009a. В качестве критерия расчета констант 

была выбрана минимизация относительной суммы квадратов отклонений 

расчетных значений концентраций компонентов реакционной смеси от 

экспериментальных по всем массиву экспериментальных данных. Программа 

расчета кинетических констант представлена в приложении П 21. 

Результаты расчета констант скоростей при различных температурах 

представлены в таблице 5.2. 
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Таблица 5.2  

Расчетные значения констант скоростей 

Температура, 

К 

Константа скорости реакции, л/(моль·мин) 

k 1 k 2 k 3 k 4 k 5 k 6 

308 0,63·10
-3

 1,59·10
-3

 1,18·10
-3

 2,35·10
-3

 2,09·10
-3

 4,29·10
-5

 

318 1,62·10
-3

 2,29·10
-3

 3,49·10
-3

 4,26·10
-3

 3,58·10
-3

 1,23·10
-4

 

323 3,05·10
-3

 2,76·10
-3

 5,02·10
-3

 6,29·10
-3

 4,87·10
-3

 0,30·10
-3

 

328 4,34·10
-3

 3,41·10
-3

 7,24·10
-3

 8,13·10
-3

 6,48·10
-3

 0,41·10
-3

 

333 5,86·10
-3

 3,88·10
-3

 10,35·10
-3

 10,93·10
-3

 8,68·10
-3

 0,52·10
-3

 

 

При описании температурных зависимостей констант скорости реакций 

использовали уравнение Аррениуса (формула 5.11). 

 

RT

E

ii

ai

ekk



0

                                                                                        (5.11) 

 

где: k0i – предэкспоненциальный множитель, (л/(моль
·
мин)); 

Еаi – энергия активации, Дж/моль; 

R – универсальная газовая постоянная, равная 8,314 Дж/(моль·К); 

  – температура, К. 

На рисунке 5.14 представлено графическое изображение температурной 

зависимости констант скоростей, выражаемой уравнением Аррениуса. 
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Рис. 5.14 Изменение констант скоростей в зависимости от температуры 

проведения процесса переэтерификации  

■ – k 1;  ○ – k 2; – k 3; □ – k 4; ● – k 5; ▲ – k 6 

 

Результаты расчета параметров уравнения Аррениуса  представлены в 

таблице 5.3. Параметры и их доверительные интервалы определены при уровне 

значимости 0,05 (доверительная вероятность 95 %).  
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Таблица 5.3 

Расчетные значения энергии активации и  предэкспоненциального 

множителя 

Параметр Значение 

Ea1, кДж/моль 77,93±0,30 

Ea2, кДж/моль 31,05±0,07 

Ea3, кДж/моль 73,41±0,18 

Ea4, кДж/моль 52,91±0,07 

Ea5, кДж/моль 48,62±0,07 

Ea6, кДж/моль 89,05±0,61 

k01, л/(моль·мин) (1,07±0,04)·10
10

 

k02, л/(моль·мин) (2,92±0,07)·10
2
 

k03, л/(моль·мин) (3,59±0,09)·10
9
 

k04, л/(моль·мин) (2,18±0,06)·10
6
 

k05, л/(моль·мин) (3,59±0,09) ·10
5
 

k06, л/(моль·мин) (5,76±0,39)·10
10

 

 

Адекватность полученной кинетической модели процесса 

переэтерификации растительного масла метанолом в присутствии глицероксида 

кальция оценивали с помощью критерия Фишера при уровне значимости 0,05 

(доверительная вероятность 95 %). 

 Значение дисперсии воспроизводимости (S
2

воспр.) составило 0,0764; 

дисперсии адекватности (S
2

адекв.) - 0,0061. Опытное значение критерия Фишера 

(Fоп.) составило 0,08 при критическом значении критерия Фишера (Fкр.) равном 

1,79. Поскольку опытное значение критерия Фишера меньше критического, 

полученные кинетические уравнения адекватно описывают экспериментальные 

данные.  

Сравнение расчетных и экспериментальных значений концентрации МЭЖК 

в реакционной смеси представлено на рисунке 5.15. Отклонение расчетных от 

экспериментальных значений не превышает 10 %. 
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Рис. 5.15 Сравнение экспериментальных и расчетных концентраций МЭЖК 

 

На базе полученной математической модели была проведена оптимизация 

режимов проведения процесса переэтерификации рапсового масла метанолом. 

Результаты оптимизации представлены в таблице 5.4. 

 



110 

 

Таблица 5.4 

Технологические параметры процесса переэтерификации рапсового масла 

метанолом в присутствии глицероксида кальция 

№ 

п/п 
Параметр Значение 

1 Температура, 
о
С 60 

2 Мольное соотношение метанол:масло 9:1 

3 Концентрация катализатора, % масс. от массы 

масла  

- при использовании рафинированного 

рапсового масла с содержанием СЖК 0,2 % 

масс. 

- при использовании нерафинированного 

рапсового масла с содержанием СЖК 3,0 % 

масс. 

 

 

 

0,8 

 

1,3 

4 Длительность процесса переэтерификации, 

мин 

165 

5 Выход МЭЖК, % 96,0 

 

На рисунке 5.16 и приложении  П 22 представлены результаты сравнения 

каталитической активности глицероксида кальция, термически активированного 

оксида кальция и гидроксида натрия в процессе переэтерификации 

нерафинированного рапсового масла метанолом при условиях, представленных в 

таблице 5.4. 
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Рис. 5.16 Сравнение каталитической активности глицероксида кальция с 

традиционными основными катализаторами. Условия процесса: мольное 

соотношение метанол:масло – 9:1; количество катализатора – 1,3 % масс.; 

температура – 60 ºС 

■ –  гидроксид натрия;  ▲ – глицероксид кальция; ○ – оксид кальция, 

прокаленный при 600 
о
С 

 

Среди испытанных катализаторов наибольшая скорость переэтерификации 

нерафинированного рапсового масла метанолом наблюдалась при использовании 

в качестве катализатора гидроксида натрия. Однако при его использовании выход 

МЭЖК не превышал 88 %. Низкий выход МЭЖК обусловлен тем, что в 

присутствии гидроксида натрия эфиры жирных кислот омыляются, при этом на 

омыление, а также за счет взаимодействия с СЖК, расходуется значительное 

количество гидроксида, в результате реакция переэтерификации останавливается.  

При проведении процесса переэтерификации в присутствии оксида кальция, 

прокаленного при  600 ºС, наблюдался индукционный период, при этом через 165 

мин проведения процесса выход МЭЖК составил ~ 80 %. Более длительный 

индукционный период в ходе переэтерификации нерафинированного рапсового 

165 
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масла по сравнению с рафинированным маслом (см. раздел 3), по-видимому, 

связан с расходованием образующегося глицероксида кальция при 

взаимодействии с СЖК. 

В отличие от гидроксида натрия и оксида кальция при использовании 

глицероксида кальция в качестве катализатора в оптимальных условиях 

проведения процесса выход МЭЖК за 165 мин достиг 97,5 %.  
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6 РАЗРАБОТКА ТЕХНОЛОГИИ СИНТЕЗА, ВЫДЕЛЕНИЯ И 

ОЧИСТКИ МЭЖК И ГЛИЦЕРИНА-СЫРЦА 

 

6.1 Исследование состава и свойств продуктов переэтерификации, 

полученных с использованием различных катализаторов 

 

На рисунке 6.1 представлены образцы реакционных смесей после 

проведения процесса переэтерификации рапсового масла метанолом в 

присутствии гидроксида натрия, термически активированного оксида кальция и 

глицероксида кальция. 

 

 

Рис. 6.1 Реакционные смеси после проведения процесса переэтерификации 

рапсового масла метанолом  

Катализатор: 1 –гидроксид натрия; 2 – оксид кальция; 3 – глицероксид 

кальция  

 

После проведения процесса переэтерификации в присутствии гидроксида 

натрия реакционная смесь разделяется на три слоя: верхнюю фазу, обогащенную 
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МЭЖК, нижнюю фазу, обогащенную глицерином, и промежуточный 

гелеобразный слой натриевых солей жирных кислот.  

После проведения процесса переэтерификации в присутствии оксида 

кальция реакционная смесь разделяется на фазу МЭЖК и фазу глицерина. При 

этом оксид кальция в ходе проведения процесса растворяется неполностью, 

поэтому при расслоении выпадает белый кристаллический осадок. Как показали 

результаты ИК-спектрометрического анализа, осадок представляет собой смесь 

оксида и глицероксида кальция (раздел 3). 

При использовании в качестве катализатора переэтерификации 

глицероксида кальция после проведения процесса образуются только две жидкие 

фазы глицерина и МЭЖК. 

В таблице 6.1 представлены результаты исследования состава и 

физических свойств фаз МЭЖК, полученных после переэтерификации рапсового 

масла метанолом в присутствии гидроксида натрия, оксида кальция и 

глицероксида кальция. 
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Таблица 6.1  

Состав и свойства фаз МЭЖК, полученных после переэтерификации 

рапсового масла метанолом 

Название показателя 

Катализатор 

Гидроксид 

натрия 

Активированный 

оксид кальция 

Глицероксид 

кальция 

Цветное число, мг J2/100 

см
3
 

156,92 154,14 127,67 

Вязкость при 40 ºС, мм
2
/с 3,69 4,27 3,67 

Плотность при 15 ºС, г/см
3
 0,877 0,883 0,880 

Температура застывания, 

ºС 
-11 -20 -15 

Массовая доля золы, % 

масс. 
0,14 0,34 0,14 

Содержание МЭЖК, % 

масс. 
88,26 88,73 88,98 

Содержание ионов  Na
+
 

(Ca
2+

), мг/кг 
5862 4730 2982 

Содержание глицерина, % 

масс. 
0,40 0,35 0,45 

Содержание метанола, % 

масс. 
4,53 3,38 4,63 

Содержание натриевых 

(кальциевых) солей 

жирных кислот, % масс. 

1,22 4,36 2,28 

Содержание 

триглицеридов, % масс. 
1,05 0,84 0,99 

Содержание моно- и 

диглицеридов, % масс. 
4,30 2,13 2,43 

 

Как видно из таблицы 6.1, содержание метиловых эфиров в фазах МЭЖК, 

полученных с использованием различных катализаторов, практически одинаково 

(~ 88 %). Однако фаза МЭЖК, полученная с использованием гидроксида натрия, 

содержит значительное количество непрореагировавших глицеридов.  

Следует отметить, что при использовании в качестве катализаторов 

гидроксида натрия и оксида кальция после сжигания МЭЖК образуется большое 
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количество минерального остатка. При этом наибольшее значение зольности - 

0,34 %, было определено для образца, полученного при использовании оксида 

кальция, что связано с образованием значительных количеств кальциевых солей 

жирных кислот и глицероксида кальция. 

В таблице 6.2 представлены результаты исследования состава и 

физических свойств фаз глицерина, полученных после переэтерификации 

рапсового масла метанолом в присутствии различных катализаторов. 

 

Таблица 6.2  

Состав и свойства фаз глицерина, полученных после переэтерификации 

рапсового масла метанолом 

Название показателя 

Катализатор 

Гидроксид 

натрия 

Активированный 

оксид кальция 

Глицероксид 

кальция 

Цветное число, мг J2/100 см
3
 156 54,24 26,62 

Массовая доля золы, % 

масс. 
2,84 0,78 0,22 

Содержание глицерина, % 

масс. 
17,87 37,17 42,20 

Содержание ионов  Na
+
 

(Ca
2+

), мг/кг 
5843 5303 2556 

Содержание МЭЖК, % 

масс. 
29,47 0,98 1,02 

Содержание метанола, % 

масс. 
33,55 59,64 54,82 

 

Фаза глицерина, полученная после переэтерификации рапсового масла 

метанолом с использованием гидроксида натрия, характеризуется более высокой 

цветностью и зольностью по сравнению с фазами, полученными при 

использовании оксида кальция и глицероксида кальция (рисунок 6.2). Кроме того, 

при использовании в качестве катализатора гидроксида натрия после разделения 

реакционной смеси фаза глицерина содержит значительное количество МЭЖК (~ 

29,5 % масс.), непрореагировавших глицеридов жирных кислот (~ 6,1 % масс.) и 

натриевых солей жирных кислот (~ 12,4 % масс.).   
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Рис. 6.2 Глицериновые фазы, полученные после переэтерификации 

рапсового масла метанолом 

Катализатор: 1 – гидроксид натрия; 2 – оксид кальция; 3 – глицероксид 

кальция  

 

При переэтерификации растительных масел метанолом в присутствии 

гидроксида натрия образуется значительное количество натриевых солей жирных 

кислот, концентрация которых в реакционной смеси достигает 6,5 % масс. 

Натриевые мыла хорошо растворяются в МЭЖК и метаноле, обладают высокой 

эмульгирующей способностью, приводя к образованию устойчивых 

микроэмульсий, в результате разделение фаз глицерина и МЭЖК значительно 

усложняется. Кроме того, по-видимому, наличие солей жирных кислот приводит 

к существенному увеличению растворимости МЭЖК в фазе глицерина. 

При использовании в качестве катализаторов переэтерификации оксида 

кальция и глицероксида кальция концентрация солей жирных кислот в 

реакционной смеси не превышает 3,6 и 1,9 % масс. соответственно. 

Исследование влияния кальциевых солей жирных кислот на процесс 

разделения продуктов переэтерификации рапсового масла метанолом проводили 

по методике, описанной в разделе 2.5.6. Результаты исследования представлены в 

приложениях П23 и П24.  

На рисунке 6.3 представлена диаграмма фазовых состояний в 

трехкомпонентной системе МЭЖК-глицерин-кальциевые соли жирных кислот 

при температуре 60 
о
С.  
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Рис. 6.3 Диаграмма фазовых состояний в трехкомпонентной системе 

МЭЖК-глицерин-кальциевые соли жирных кислот при 60 ºС (массовая доля) 

1, 5 – область расслаивания;  2 – область устойчивой эмульсии; 3 – область 

образования геля; 4 – твердая фаза  

 

В области 1 (рисунок 6.3) происходит разделение фазы МЭЖК от фазы 

глицерина, при этом кальциевые соли жирных кислот полностью переходят в 

фазу МЭЖК. Такое разделение характерно для реакционных смесей, полученных 

при переэтерификации рапсового масла метанолом в присутствии глицероксида 

кальция при мольном соотношении метанол:масло равном 9:1, когда содержание 

кальциевых солей жирных кислот в реакционной смеси не превышает 10-15 % 

масс.  

Увеличение содержания кальциевых солей в смеси  до 12 % масс. и более 

приводит к образованию устойчивых эмульсий с вязкостью 45-80 мПа·c (область 

2, рисунок 6.3), что существенно затрудняет разделение фазы МЭЖК и фазы 

глицерина после проведения процесса переэтерификации. При содержании 

кальциевых солей жирных кислот в смеси более 22 % масс. образуются 

гелеобразные подвижные эмульсии с вязкостями 3500-100000 мПа·c  (область 3, 
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рисунок 6.3). Дальнейшее увеличение содержания кальциевых солей приводит к 

образованию твердой фазы (область 4, рисунок 6.3). В области высоких 

содержаний глицерина при концентрации кальциевых солей жирных кислот в 

реакционной смеси 10-50 % масс. (область 5, рисунок 6.3) происходит 

образование двух несмешивающихся фаз – вязкой гелеобразной массы, состоящей 

из МЭЖК, глицерина и кальциевых солей, и фазы глицерина, содержащей не 

более 0,2 % масс. МЭЖК.  

На рисунке 6.4 представлена диаграмма фазовых состояний в 

трехкомпонентной смеси МЭЖК-метанол-кальциевые соли жирных кислот при 

температуре 60 
о
С.  

 

 

Рис. 6.4 Диаграмма фазовых состояний в трехкомпонентной системе 

МЭЖК-метанол-кальциевые соли жирных кислот при 60 ºС (массовая доля) 

1 – область взаимного растворения; 2 – область расслаивания;  3 – область 

образования геля; 4 – твердая фаза  

  

Метанол и МЭЖК характеризуются высокой взаимной растворимостью. 

При содержании в трехкомпонентной смеси 25-90 % масс. МЭЖК, 5-70 % масс. 
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метанола и небольших количеств кальциевых солей (2-15 % масс.) происходит 

образование гомогенной смеси с вязкостью 0,5-1 мПа·c (область 1, рисунок 6.4). 

Данной области диаграммы фазовых состояний соответствует состав фазы 

МЭЖК, образующейся при разделении реакционной смеси после проведения 

процесса переэтерификации рапсового масла метанолом в присутствии 

глицероксида кальция при мольном соотношении метанол:масло равном 9:1. При 

содержании в смеси метанола более 25 % масс. и 25 % масс. кальциевых солей  

происходит образование двух несмешивающихся фаз: легкую фазу, содержащую 

метанол и 4-15 % масс. МЭЖК, и тяжелую фазу, представляющую собой смесь 

кальциевых солей жирных кислот, МЭЖК и метанола (область 2, рисунок 6.4). В 

области высоких содержаний кальциевых солей жирных кислот 36-80 % масс. 

происходит образование устойчивых гелеобразных эмульсий с вязкостями от 250 

до 10000 мПа·c (область 3, рисунок 6.4). Дальнейшее увеличение содержания 

кальциевых солей приводит к образованию твердой фазы (область 4, рисунок 6.4). 

Таким образом, образующиеся кальциевые соли жирных кислот, в отличие 

от натриевых солей, практически не растворимы в метаноле и глицерине, поэтому 

полностью переходят в фазу МЭЖК.  

Так как содержание в глицериновой фазе кальциевых солей жирных кислот, 

улучшающих растворимость МЭЖК в метаноле и глицерине, незначительно, 

основная часть метиловых эфиров и непрореагировавших глицеридов переходит в 

фазу МЭЖК. При этом содержание МЭЖК в фазе глицерина не превышает 1 % 

масс.  

Следует также отметить, что при использовании в качестве катализатора 

переэтерификации оксида кальция значительное количество глицерина 

расходуется на образование глицероксида кальция, в результате выход глицерина 

не превышает 62 % масс. от теоретического.  

В таблицах 6.3-6.5 представлены материальные балансы стадии 

переэтерификации рапсового масла метанолом при использовании гидроксида 

натрия, оксида кальция и глицероксида кальция, составленные на основе 

результатов анализа состава фаз после разделения реакционных смесей. 
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Таблица 6.5  

Материальный баланс стадии переэтерификации рапсового масла с 

использованием в качестве катализатора гидроксида натрия 

Приход Расход 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

1. Масло рапсовое 592,38 75,10 
1. МЭЖК слой, в 

том числе: 
490,68 62,21 

  
 

  – МЭЖК 433,07 88,26 

2. Метанол 188,56 23,91 – Глицерин 1,96 0,40 

  
 

  – Метанол 22,23 4,53 

3. NaОН 7,81 0,99 – Щелочь 0,20 0,04 

   
– Триглицериды 5,16 1,05 

  
 

  
– Моно- и 

диглицериды 
21,09 4,30 

  
 

  
– Натриевые соли 

жирных кислот 
5,97 1,22 

  
 

  – Прочее 1,00 0,20 

  
 

    
 

  

  
 

  
2. Слой натриевых 

солей жирных 

кислот 

11,52 1,46 

  
 

    
 

  

   
  

3. Глицериновый 

слой, в том числе: 
274,40 34,79 

  
 

  – МЭЖК 80,87 29,47 

  
 

  – Глицерин 49,04 17,87 

  
 

  – Метанол 92,06 33,55 

  
 

  – Щелочь 0,86 0,31 

  
 

  – Триглицериды 4,14 1,51 

   
  

– Моно- и 

диглицериды 
12,49 4,55 

   
  

– Натриевые соли 

жирных кислот 
34,13 12,44 

  
 

  – Прочее 0,82 0,30 

  
 

       

  
 

  4. Потери 12,14 1,54 

  
 

     

Итого 788,75 100,00 Итого 788,75 100,00 
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Таблица 6.6  

Материальный баланс стадии переэтерификации рапсового масла с 

использованием в качестве катализатора термически активированного оксида 

кальция 

Приход Расход 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

1. Масло рапсовое 591,50 75,08 
1. МЭЖК слой, в 

том числе: 
639,36 81,16 

  
 

  – МЭЖК 567,30 88,73 

2. Метанол 188,50 23,93 – Глицерин 2,24 0,35 

  
 

  – Метанол 21,61 3,38 

3. СаО 7,80 0,99 
– Глицероксид 

кальция 
0,78 0,12 

   
– Триглицериды 5,36 0,84 

  
 

  
– Моно- и 

диглицериды 
13,62 2,13 

  
 

  
– Кальциевые соли 

жирных кислот 
27,89 4,36 

  
 

  – Прочее 0,56 0,09 

  
 

    
 

  

  
 

  

2. Осадок (оксид 

кальция и 

глицероксид 

кальция) 

17,22 2,19 

  
 

    
 

  

  
 

  
3. Глицериновый 

слой, в том числе: 
100,36 12,74 

  
 

  – МЭЖК 0,98 0,98 

  
 

  – Глицерин 34,29 34,17 

  
 

  – Метанол 59,85 59,64 

  
 

  
– Глицероксид 

кальция 
4,07 4,06 

  
 

  – Триглицериды 0,02 0,02 

  
 

  
– Кальциевые соли 

жирных кислот 
0,76 0,76 

  
 

  – Прочее 0,37 0,37 

  
 

       

  
 

  3. Потери 30,86 3,92 

  
 

       

Итого 787,80 100,00 Итого 787,80 100,00 
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Таблица 6.7  

Материальный баланс стадии переэтерификации рапсового масла с 

использованием в качестве катализатора глицероксида кальция 

Приход Расход 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

1. Масло рапсовое 591,48 75,10 
1. МЭЖК слой, в 

том числе: 
647,70 82,24 

  
 

  – МЭЖК 576,32 88,98 

2. Метанол 188,34 23,91 – Глицерин 2,91 0,45 

  
 

  – Метанол 29,99 4,63 

3. Глицероксид 

кальция 
7,72 0,98 

– Глицероксид 

кальция  
0,58 0,09 

   – Триглицериды 6,42 0,99 

   

– Моно- и 

диглицериды 
15,76 2,43 

  
 

  
– Кальциевые соли 

жирных кислот 
14,80 2,28 

  
 

  – Прочее 0,91 0,14 

  
 

    
 

  

  
 

  
2. Глицериновый 

слой, в том числе: 
128,16 16,27 

  
 

  – МЭЖК 1,31 1,02 

  
 

  – Глицерин 52,08 41,20 

  
 

  – Метанол 70,26 54,82 

  
 

  
– Глицероксид 

кальция  
2,46 1,92 

  
 

  – Триглицериды 0,02 0,02 

  
 

  
– Кальциевые соли 

жирных кислот 
0,69 0,54 

  
 

  – Прочее 0,62 0,48 

  
 

    
 

  

  
 

  3. Потери 11,68 1,48 

  
 

    
 

  

Итого 787,54 100,00 Итого 787,54 100,00 
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6.2 Исследование фазового равновесия жидкость-жидкость в системе 

МЭЖК-метанол-глицерин 

 

Для расчета технологического оборудования и оптимизации стадии 

выделения и очистки продуктов переэтерификации, необходима количественная 

информация по фазовым равновесиям в системах исходных веществ и продуктов 

реакции переэтерификации растительных масел метанолом.  

Результаты исследования фазовых равновесий в системе триглицериды 

жирных кислот-МЭЖК-метанол представлены в разделе 5.2.  

Для системы МЭЖК-метанол-глицерин были изучены равновесия 

жидкость-жидкость в интервале температур 219-333 К. Полученные 

экспериментальные данные представлены в приложениях П25 и П26. 

 

Рис. 6.5 Влияние температуры на область несмешиваемости в системе 

МЭЖК-метанол-глицерин (массовая доля) 

■ –  293 К;  ○ – 313 К; ▲  –333 К  
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Как видно из рисунка 6.5, система МЭЖК-метанол-глицерин 

характеризуется низкой взаимной растворимостью компонентов, при этом 

область несмешиваемости с увеличением температуры изменяется незначительно. 

С целью исследования влияния глицероксида кальция на равновесие 

жидкость-жидкость была определена область несмешиваемости в системе 

МЭЖК-метанол-глицерин при 333 К с добавкой 500 мг/кг смеси глицероксида 

кальция, соответствующей количеству катализатора в реакционной системе после 

проведения процесса переэтерификации (рисунок 6.6). 

 

Рис. 6.6 Влияние добавки глицероксида кальция на взаимную 

растворимость компонентов системы МЭЖК-метанол-глицерин при 333 К 

(массовая доля) 

■ –  без добавки глицероксида кальция;  ○ – с добавкой 500 мг/кг смеси 

глицероксида кальция  

 

Как видно из рисунка 6.6 наличие глицероксида кальция не влияет на 

равновесия жидкость-жидкость в системе МЭЖК-метанол-глицерин. 

Полученные экспериментальные данные были обработаны с 

использованием инструментов системы компьютерного моделирования ChemCad 
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6.2 с целью нахождения параметров бинарного взаимодействия в системе МЭЖК-

метанол-глицерин для уравнения NRTL (формула 5.1). 

Расчетные значения параметров бинарного взаимодействия для уравнения 

NRTL в системе МЭЖК-метанол-глицерин представлены в таблице 6.8. 

 

Таблица 6.8 

Параметры уравнения NRTL для системы МЭЖК-метанол-глицерин 

Система             

Глицерин-Метанол  -738,7 1232,9 0,29 

Глицерин-МЭЖК 511,4 2058,2 0,12 

МЭЖК-Метанол  283,3 863,1 0,71 
 

Экспериментальные и расчетные данные для равновесия жидкость-

жидкость в системе МЭЖК-метанол-глицерин представлены на рисунках 6.7-6.9. 

 

 

Рис. 6.7 Диаграмма равновесия жидкость-жидкость в трехкомпонентной 

системе МЭЖК-метанол-глицерин при 293 К (массовая доля) 

■ –  область несмешиваемости;  ○ – экспериментальные данные;                  

 – расчетные данные (NRTL)  
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Рис. 6.8 Диаграмма равновесия жидкость-жидкость в трехкомпонентной 

системе МЭЖК-метанол-глицерин при 313 К (массовая доля) 

■ –  область несмешиваемости;  ○ – экспериментальные данные;                  

 – расчетные данные (NRTL)  

 

 

Рис. 6.9 Диаграмма равновесия жидкость-жидкость в трехкомпонентной 

системе МЭЖК-метанол-глицерин при 333 К (массовая доля) 

■ –  область несмешиваемости;  ○ – экспериментальные данные;                  

 – расчетные данные (NRTL)  
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Адекватность описания экспериментальных данных по равновесию 

жидкость-жидкость в системе МЭЖК-метанол-глицерин уравнением NRTL с 

использованием полученных параметров бинарного взаимодействия оценивали с 

помощью критерия Фишера при уровне значимости 0,05 (доверительная 

вероятность 95 %).  

Значение дисперсии воспроизводимости (S
2

воспр.) составило 1,11; дисперсии 

адекватности (S
2

адекв.) – 2,27. Опытное значение критерия Фишера (Fоп.) составило 

2,03 при критическом значении (Fкр.) равном 2,29. Поскольку опытное значение 

критерия Фишера меньше критического, уравнение NRTL с использованием 

полученных параметров бинарного взаимодействия адекватно описывает 

экспериментальные данные. 

 

6.3 Разработка стадии выделения и очистки товарных МЭЖК и 

глицерина-сырца 

 

 В промышленности после сепарации биодизель для удаления катализатора, 

солей жирных кислот и глицерина подвергают многократной промывке горячей 

водой [37, 275-277]. При этом образуется значительное количество промывных 

вод и существенно снижается производительность процесса. Кроме того, после 

водной промывки биодизель имеет высокую цветность (~ 120 единиц по йодной 

шкале), а содержание в нем МЭЖК не превышает 97 %.  

Одним из наиболее перспективных направлений использования МЭЖК 

является их применение в качестве пластификаторов ПВХ. К пластификаторам 

предъявляются жесткие требования по цветности – не более 40 ед. по шкале 

Хазена (~ 4 единицы по йодной шкале) (ГОСТ 8728-88). Таким образом, для 

использования биодизеля в качестве пластификатора необходима его 

дополнительная очистка.  

В настоящее время для удаления цветных примесей из биодизеля 

предлагаются два основных метода – очистка с использованием ионообменных 

смол [277-280] и дистилляция [37, 281]. Методы, основанные на ионообменной 
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очистке биодизеля, требуют использования дорогостоящих ионообменных смол, 

характеризуются относительно низкой производительностью и приводят к 

образованию значительного количества сточных вод. По нашему мнению, более 

предпочтительным является метод очистки, основанный на дистилляции, так как, 

несмотря на более высокие энергетические затраты, позволяет получать МЭЖК 

более высокого качества и с большей производительностью.  

Таким образом, для выделения и очистки МЭЖК и глицерина-сырца 

предлагается метод, основанный на нейтрализации реакционной смеси 

фосфорной кислотой с последующей сепарацией, отгонкой метанола от фазы 

глицерина и дистилляцией МЭЖК под вакуумом.  

 

6.3.1 Стадия нейтрализации 

 

При обработке фазы МЭЖК, сепарированной после проведения процесса 

переэтерификации, фосфорной кислотой (55 % масс.) образуются высшие жирные 

кислоты и нерастворимые фосфаты, выпадающие в осадок. 

В таблицах 6.9-6.11 представлены материальные балансы стадии 

нейтрализации фаз МЭЖК, полученных при использовании в качестве 

катализаторов переэтерификации гидроксида натрия, оксида кальция и 

глицероксида кальция.  
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Таблица 6.9 

Материальный баланс стадии нейтрализации фазы МЭЖК, полученной с 

использованием в качестве катализатора гидроксида натрия  

Приход Расход 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

1. МЭЖК слой, в 

том числе: 
490,68  99,53 

1. МЭЖК после 

нейтрализации, в 

том числе: 

481,63 97,70 

– МЭЖК 433,07 88,26 – МЭЖК 431,20 89,53 

– Глицерин 1,96 0,40 – Глицерин 0,75 0,16 

– Метанол 22,23 4,53 – Метанол 19,23 3,99 

– Щелочь 0,20 0,04 – Фосфат натрия 0,30 0,06 

– Триглицериды 5,16 1,05 – Триглицериды 4,46 0,93 

– Моно- и 

диглицериды 
21,09 4,30 

– Моно- и 

диглицериды 
19,75 4,10 

– Натриевые соли 

жирных кислот 
5,97 1,22 – СЖК 4,86 1,01 

– Прочее 1,00 0,20 – Вода 0,29 0,06 

  
 

  – Прочее 0,78 0,16 

2. Ортофосфорная 

кислота, в том 

числе: 

2,30 0,47   
 

  

– Вода 1,04 45,00 
2. Осадок, в том 

числе: 
5,68 1,15 

– Н3РО4 1,27 55,00 - Фосфат натрия 1,73 30,46 

   
– МЭЖК 0,64 11,27 

   
– Глицерин 1,11 19,54 

   
– Триглицериды 0,42 7,39 

   

– Моно- и 

диглицериды 
0,53 9,33 

   
– СЖК 0,51 8,98 

   
– Вода 0,65 11,44 

   
– Прочее 0,09 1,58 

   
  

 
  

  
 

  3. Потери 5,67 1,15 

   
  

 
  

Итого 492,98 100,00 Итого 492,98 100,00 
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Таблица 6.10  

Материальный баланс стадии нейтрализации фазы МЭЖК, полученной с 

использованием в качестве катализатора оксида кальция  

Приход Расход 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

1. МЭЖК слой, в 

том числе: 
639,36 99,04 

1. МЭЖК после 

нейтрализации, в 

том числе: 

622,46 96,42 

– МЭЖК 567,30 88,73 – МЭЖК 565,76 90,89 

– Глицерин 2,24 0,35 – Глицерин 0,95 0,15 

– Метанол 21,61 3,38 – Метанол 19,85 3,19 

– Триглицериды 5,36 0,84 – Триглицериды 4,09 0,66 

– Моно- и 

диглицериды 
13,62 2,13 

– Моно- и 

диглицериды 
10,12 1,63 

– Кальциевые соли 

жирных кислот 
27,89 4,36 – СЖК 20,60 3,31 

– Глицероксид 

кальция 
0,78 0,12 – Фосфат кальция 0,35 0,06 

– Прочее 0,56 0,09 – Вода 0,37 0,06 

   
– Прочее 0,37 0,06 

2. Ортофосфорная 

кислота, в том 

числе: 

6,21 0,96   
 

  

– Вода 2,80 45,00 
2. Осадок, в том 

числе: 
21,49 3,33 

– Н3РО4 3,42 55,00 - Фосфат кальция 6,41 29,83 

   
– МЭЖК 1,62 7,54 

   
– Глицерин 1,05 4,89 

   
– Триглицериды 0,61 2,84 

   

– Моно- и 

диглицериды 
2,56 11,91 

   
– СЖК 6,59 30,67 

   
– Вода 2,14 9,96 

   
– Прочее 0,51 2,37 

      

   
3. Потери 1,62 0,25 

   
  

 
  

Итого 645,57 100,00 Итого 645,57 100,00 
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Таблица 6.11  

Материальный баланс стадии нейтрализации фазы МЭЖК, полученной с 

использованием в качестве катализатора глицероксида кальция  

Приход Расход 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

1. МЭЖК слой, в 

том числе: 
647,70 99,32 

1. МЭЖК после 

нейтрализации, в 

том числе: 

630,49 96,68 

– МЭЖК 576,32 88,98 – МЭЖК 575,96 91,35 

– Глицерин 2,91 0,45 – Глицерин 0,67 0,11 

– Метанол 29,99 4,63 – Метанол 19,18 3,04 

– Триглицериды 6,42 0,99 – Триглицериды 5,26 0,83 

– Моно- и 

диглицериды 
15,76 2,43 

– Моно- и 

диглицерины 
14,72 2,33 

– Кальциевые соли 

жирных кислот 
14,80 2,28 

– СЖК 13,86 2,20 

– Фосфат кальция 0,26 0,04 

– Глицероксид 

кальция 
0,58 0,09 

– Вода 0,36 0,06 

– Прочее 0,23 0,04 

– Прочее 0,91 0,14 
   

   

2. Осадок, в том 

числе: 
12,24 1,88 

2. Ортофосфорная 

кислота, в том 

числе: 

4,46 0,68 

- Фосфат кальция 4,58 37,42 

– МЭЖК 0,21 1,72 

– Глицерин 2,12 17,32 

– Вода 2,01 45,00 – Триглицериды 1,09 8,91 

– Н3РО4 2,45 55,00 
– Моно- и 

диглицериды 
0,98 8,01 

   
– СЖК 0,96 7,83 

   
– Вода 1,63 13,32 

   
– Прочее 0,67 5,47 

      

   
3. Потери 9,43 1,44 

      
Итого 652,16 100,00 Итого 652,16 100,00 

 

При использовании гидроксида натрия в качестве катализатора 

переэтерификации фаза МЭЖК после нейтрализации содержит около 5 % масс. 

три-, ди- и моноглицеридов, в то время как при использовании оксида кальция и 

глицероксида кальция суммарное содержание глицеридов не превышает 2,2 %. 

В таблицах 6.12-6.14 представлены материальные балансы нейтрализации 

фаз глицерина, полученных с использованием различных катализаторов. 
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Таблица 6.12 

Материальный баланс стадии нейтрализации глицеринового слоя, полученного с 

использованием в качестве катализатора гидроксида натрия 

Приход Расход 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

1. Глицериновый 

слой, в том числе: 
274,40 96,17 

1. Глицерин после 

нейтрализации, в 

том числе: 

100,92 35,38 

– МЭЖК 80,87 29,47 – МЭЖК 0,88 0,87 

– Глицерин 49,04 17,87 – Глицерин 39,57 39,21 

– Метанол 92,06 33,55 – Метанол 43,52 43,12 

– Щелочь 0,86 0,31 – Вода 4,62 4,58 

– Триглицериды 4,14 1,51 – Фосфат натрия 3,96 3,92 

– Моно- и 

диглицериды 
12,49 4,55 

– Моно- и 

диглицериды 
7,59 7,52 

– Натриевые соли 

жирных кислот 
34,13 12,44 – Прочее 0,78 0,78 

– Прочее 0,82 0,30   
 

  

   

2. МЭЖК слой, в 

том числе: 
148,26 51,96 

   
– МЭЖК 76,72 51,75 

   
– Глицерин 2,37 1,60 

   

– Метанол 34,99 23,60 

  

 

  – СЖК 26,09 17,60 

  

 

  – Вода 0,09 0,06 

  

 

  – Триглицериды 4,03 2,72 

  

 

  

– Моно- и 

диглицериды 
2,75 1,85 

  

 

  – Прочее 1,21 0,82 

   
   

2. Ортофосфорная 

кислота, в том 

числе: 

10,92 3,83 
3. Осадок, в том 

числе: 
19,15 6,71 

– Вода 4,91 45,00  - Фосфат натрия 2,43 12,69 

– Н3РО4 6,01 55,00 – Глицерин 6,79 35,46 

   

– Вода 0,19 0,99 

   

– Метанол 1,02 5,32 

   

– Моно- и 

диглицериды 
1,94 10,13 

   

– СЖК 6,61 34,53 

   

– Прочее 0,17 0,89 

   
   

  

 

  4. Потери 16,99 5,95 

  

 

    
 

  

Итого 285,32 100,00 Итого 285,32 100,00 
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Таблица 6.13  

Материальный баланс стадии нейтрализации глицеринового слоя, полученного с 

использованием в качестве катализатора оксида кальция 

Приход Расход 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

1. Глицериновый 

слой, в том числе: 
100,36 97,29 

1. Глицерин после 

нейтрализации, в 

том числе: 

84,21 81,62 

– МЭЖК 0,98 0,98 – МЭЖК 0,80 0,95 

– Глицерин 34,29 34,17 – Глицерин 33,46 39,73 

– Метанол 59,85 59,64 – Метанол 46,26 54,94 

– Глицероксид 

кальция 
4,07 4,06 – Вода 1,08 1,28 

– Триглицериды 0,02 0,02 – Фосфат кальция 1,36 1,61 

– Кальциевые соли 

жирных кислот 
0,76 0,76 – СЖК 0,71 0,85 

– Прочее 0,37 0,37 – Прочее 0,54 0,64 

   
  

 
  

2. Ортофосфорная 

кислота, в том 

числе: 

2,80 2,71 
2. Осадок, в том 

числе: 
6,22 6,03 

– Вода 1,26 45,00 – Фосфат кальция 1,89 30,39 

– Н3РО4 1,54 55,00 – Глицерин 2,51 40,35 

   
– Вода 0,15 2,41 

   
– Метанол 1,52 24,44 

   
– СЖК 0,03 0,48 

   
– Прочее 0,12 1,93 

      

   
3. Потери 12,74 12,35 

  
 

    
 

  

Итого 103,16 100,00 Итого 103,16 100,00 
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Таблица 6.14  

Материальный баланс стадии нейтрализации глицеринового слоя полученного с 

использованием в качестве катализатора глицероксида кальция 

Приход Расход 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

1. Глицериновый 

слой, в том числе: 
128,16 99,46 

1. Глицерин после 

нейтрализации, в 

том числе: 

118,50 91,96 

– МЭЖК 1,31 1,02 – МЭЖК 1,20 1,01 

– Глицерин 52,80 41,20 – Глицерин 51,83 43,74 

– Метанол 70,26 54,82 – Метанол 63,49 53,58 

– Глицероксид 

кальция 
2,46 1,92 – Вода 0,29 0,24 

– Триглицериды 0,02 0,02 – Фосфат кальция 0,16 0,13 

– Кальциевые соли 

жирных кислот 
0,69 0,54 – СЖК 0,65 0,55 

– Прочее 0,62 0,48 – Прочее 0,88 0,74 

  
 

    
 

  

2. Ортофосфорная 

кислота, в том 

числе: 

0,70 0,54 
2. Осадок, в том 

числе: 
4,14 3,21 

– Вода 0,32 45,00 – Фосфат кальция 1,28 30,92 

– Н3РО4 0,39 55,00 – Глицерин 1,76 42,51 

   
– Вода 0,02 0,48 

   
– Метанол 0,98 23,67 

   
– СЖК 0,02 0,48 

   
– Прочее 0,08 1,93 

      

      
   3. Потери 6,22 4,83 

   
   

   
  

 
  

  
 

  
   

  
 

    
 

  

Итого 128,86 100,00 Итого 128,86 100,00 

 

Как уже было отмечено, натриевые соли высших жирных кислот 

характеризуются высокой эмульгирующей и солюбилизирующей способностью. 

Фаза глицерина, полученная с использованием гидроксида натрия, содержит 

порядка 12 % масс. натриевых солей, что приводит к существенному увеличению 

растворимости в ней МЭЖК (до 30 % масс.). При нейтрализации фосфорной 

кислотой из натриевых солей образуются высшие жирные кислоты, 
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нерастворимые в глицериновой фазе, и растворимость МЭЖК в фазе глицерина 

существенно падает. В результате глицерин-сырец, полученный с использованием 

гидроксида натрия, при нейтрализации разделяется на три фазы: фазу МЭЖК, 

фазу глицерина и фосфаты, выпадающие в виде осадка.  

При нейтрализации глицериновых фаз, полученных с использованием 

катализаторов на основе кальция, фазы МЭЖК не образуется, а  выпадает только 

осадок нерастворимых фосфатов. При этом наименьшее количество осадка было 

получено при нейтрализации глицерина-сырца, полученного с использованием 

глицероксида кальция. 

Следует также отметить, что наибольшее количество фосфорной кислоты 

расходуется при нейтрализации фазы глицерина, полученной при использовании 

гидроксида натрия в качестве катализатора переэтерификации. При этом 

образуется значительно большее количество воды, что приводит к разбавлению 

глицерина-сырца и, соответственно, увеличению затрат на его переработку. 

Сравнительный анализ материальных балансов нейтрализации реакционной 

массы (таблицы 6.9-6.14) показал, что при нейтрализации продуктов реакции 

переэтерификации, полученных с использованием глицероксида кальция, 

образуется наименьшее количество осадка. Это связано с тем, что при проведении 

процесса переэтерификации в присутствии глицероксида кальция содержание 

катионов в реакционной смеси минимально ~ 2,6 мг/г, в то время как при 

использовании гидроксида натрия и оксида кальция содержание катионов 

достигает 5,8 мг/г и 5,4 мг/г, соответственно. 

Для повышения производительности процесса очистки исследована 

возможность проведения стадии нейтрализации  реакционной массы, полученной 

после переэтерификации рапсового масла метанолом в присутствии глицероксида 

кальция, без предварительной сепарации фазы МЭЖК и фазы глицерина. 

Материальный баланс, составленный на основе анализа составов продуктов 

нейтрализации, представлен в таблице 6.15.     
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Таблица 6.15  

Материальный баланс стадии нейтрализации реакционной смеси после 

переэтерификации  с использованием в качестве катализатора глицероксида 

кальция 

Приход Расход 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

1 2 3 4 5 6 

1. Реакционная 

смесь, в том числе: 
776,27 99,34 

1. МЭЖК после 

нейтрализации, в 

том числе: 

630,89 80,74 

– МЭЖК 578,35 74,50 – МЭЖК 576,26 91,34 

– Глицерин 56,09 7,23 – Глицерин 0,62 0,10 

– Метанол 100,15 12,90 – Метанол 19,31 3,06 

– Глицероксид 

кальция  
3,16 0,41 – Фосфат кальция 0,23 0,04 

– Триглицериды 6,14 0,79 – Триглицериды 5,17 0,82 

– Моно- и 

диглицериды 
15,63 2,01 

– Моно- и 

диглицерины 
14,71 2,33 

– Кальциевые соли 

жирных кислот 
15,32 1,97 – СЖК 13,89 2,20 

– Прочее 1,43 0,18 – Вода 0,42 0,07 

   – Прочее 0,28 0,04 

      

2. Ортофосфорная 

кислота, в том 

числе: 

5,19 0,66 

2. Глицерин после 

нейтрализации, в 

том числе: 

118,65 15,18 

– Вода 2,34 45,00 – МЭЖК 1,19 1,00 

– Н3РО4 2,85 55,00 – Глицерин 51,96 43,79 

   
– Метанол 63,51 53,53 

   
– Вода 0,28 0,24 

   – Фосфат кальция 0,19 0,16 

   – СЖК 0,63 0,53 

   – Прочее 0,89 0,75 
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Продолжение таблицы 6.15 

1 2 3 4 5 6 

   
3. Осадок, в том 

числе: 
16,42 2,10 

   – Фосфат кальция 5,87 35,75 

   – МЭЖК 0,19 1,16 

   – Глицерин 4,08 24,85 

   – Вода 1,63 9,93 

   – Метанол 1,01 6,15 

   – СЖК 0,97 5,91 

   – Триглицериды 1,02 6,21 

   – Моно- и 

диглицериды 
0,91 5,54 

   – Прочее 0,74 4,50 

      

   4. Потери 15,50 1,98 

      

Итого 781,46 100,00 Итого 781,46 100,00 

 

Сравнительный анализ материального баланса нейтрализации реакционной 

массы без сепарации (таблица 6.15) и материальных балансов нейтрализации 

сепарированных фаз МЭЖК и глицерина (таблицы 6.11 и 6.14) показал, что 

предварительная сепарация не влияет на расход фосфорной кислоты и выход фаз 

МЭЖК и глицерина-сырца. Таким образом, после проведения процесса 

переэтерификации предлагается проводить нейтрализацию реакционной смеси 

без ее предварительной сепарации, это позволит уменьшить количество операций, 

существенно повысить производительность процесса и снизить количество 

необходимого емкостного оборудования. 

 

6.3.2 Вакуумная дистилляция МЭЖК 

 

Высокое содержание тяжелокипящих глицеридов в фазе МЭЖК, полученной 

при использовании гидроксида натрия в качестве катализатора 

переэтерификации, приводит к необходимости проведения вакуумной 

дистилляции при более высоких температурах. При вакууме 4-8 мм рт. ст. 

температура в кубе составляла 220-230 
о
С. При том же вакууме в ходе 
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дистилляции МЭЖК, полученных с использованием оксида кальция и 

глицероксида кальция, температура в кубе не превышала 200 ºС. 

В таблицах 6.16-6.18 представлены материальные балансы стадии 

вакуумной дистилляции МЭЖК.  

 

Таблица 6.16 

Материальный баланс стадии вакуумной дистилляции МЭЖК, полученных с 

использованием в качестве катализатора гидроксида натрия  

Приход Расход 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

1. МЭЖК после 

нейтрализации, в 

том числе: 

481,63 100,00 1. Метанол 17,86 3,71 

– МЭЖК 431,20 89,53 2. МЭЖК после 

дистилляции, в 

том числе: 

430,47 89,38 – Глицерин 0,75 0,16 

– Метанол 19,23 3,99 

– Вода 0,29 0,06 – МЭЖК 429,61 99,80 

– Фосфат натрия 0,30 0,06 – Глицерин 0,21 0,05 

– Триглицериды 4,46 0,93 – Метанол 0,02 0,01 

– Моно- и 

диглицериды 
19,75 4,10 

– Фосфат натрия 0,02 0,00 

– Прочее 0,62 0,14 

– СЖК 4,86 1,01 
   

– Прочее 0,78 0,16 3. Кубовый 

остаток 
31,37 6,51 

   

   
  

 
  

   
4. Потери 1,93 0,40 

  
 

  
   

Итого 481,63 100,00 Итого 481,63 100,00 
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Таблица 6.17 

Материальный баланс стадии вакуумной дистилляции МЭЖК, полученных с 

использованием в качестве катализатора оксида кальция  

Приход Расход 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

1. МЭЖК после 

нейтрализации, в 

том числе: 

622,46 100,00 1. Метанол 17,85 2,87 

– МЭЖК 565,76 90,89 
2. МЭЖК после 

дистилляции, в 

том числе: 

564,94 90,76 – Глицерин 0,95 0,15 

– Метанол 19,85 3,19 

– Вода 0,37 0,06 – МЭЖК 563,81 99,80 

– Фосфат кальция 0,35 0,06 – Глицерин 0,27 0,05 

– Триглицериды 4,09 0,66 – Метанол 0,03 0,01 

– Моно- и 

диглицериды 
10,12 1,63 

– Фосфат кальция 0,02 0,00 

– Прочее 0,81 0,14 

– СЖК 20,60 3,31 
   

– Прочее 0,37 0,06 3. Кубовый 

остаток 
36,78 5,91 

   

   
  

 
  

   
4. Потери 2,90 0,47 

  
 

    
 

  

Итого 622,46 100,00 Итого 622,46 100,00 
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Таблица 6.18 

Материальный баланс стадии вакуумной дистилляции МЭЖК, полученных с 

использованием в качестве катализатора глицероксида кальция  

Приход Расход 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

1. МЭЖК после 

нейтрализации, в 

том числе: 

630,49 100,00 1. Метанол 18,98 3,01 

– МЭЖК 575,96 91,35 
2. МЭЖК после 

дистилляции, в 

том числе: 

573,27 90,92 
– Глицерин 0,67 0,11 

– Метанол 19,18 3,04 

– Вода 0,36 0,06 – МЭЖК 572,12 99,80 

– Фосфат кальция 0,26 0,04 – Глицерин 0,28 0,05 

– Триглицериды 5,26 0,83 – Метанол 0,03 0,01 

– Моно- и 

диглицериды 
14,72 2,33 

– Фосфат кальция 0,02 0,00 

– Прочее 0,82 0,14 

– СЖК 13,86 2,20 
   

– Прочее 0,23 0,04 3. Кубовый 

остаток 
35,18 5,58 

   

   
  

 
  

   
4. Потери 3,07 0,49 

  
 

    
 

  

Итого 630,49 100,00 Итого 630,49 100,00 

 

Внешний вид полученных после дистилляции образцов МЭЖК представлен 

на рисунке 6.10. 

 

 

Рис. 6.10 МЭЖК, полученные с использованием в качестве катализатора 

глицероксида кальция  

1 – после нейтрализации, 2 – после вакуумной дистилляции 
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В таблице 6.19 представлены результаты исследования состава и 

физических свойств полученных дистиллированных МЭЖК.  

 

Таблица 6.19  

Состав и свойства дистиллированных МЭЖК 

Название показателя 

Катализатор 
ASTM D 

6751 
Гидроксид 

натрия 

Активирован

ный оксид 

кальция 

Глицерок

сид 

кальция 

Цветное число, мг 

J2/100 см
3
 2 1 0,39 120 

Вязкость при 40 ºС, 

мм
2
/с 3,69 3,65 3,67 1,9-6,0 

Плотность при 15 ºС, 

г/см
3
 0,875 0,873 0,876 0,86-0,9 

Температура 

застывания, ºС -2 -2 -2 0 

Кислотное число, мг 

КОН/г 0,1 0,1 0,1 0,8 

Массовая доля золы, 

% масс. 0,004 0,004 0,004 0,01 

Содержание МЭЖК, 

% масс. 99,5 99,8 99,8 96,5 

Содержание ионов  

Na
+
 (Ca

2+
), мг/кг 5 5 5 5 

Содержание 

глицерина, % масс. 0,10 0,10 0,08 0,24 

Содержание метанола, 

% масс. 
0,007 0,008 0,005 0,2 
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Как видно из таблицы 6.19, образцы дистиллированных МЭЖК, 

полученные с использованием гидроксида натрия, оксида кальция и глицероксида 

кальция полностью удовлетворяют требованиям ASTM D 6751, предъявляемым к 

биодизельному топливу, а также требованиям к пластификаторам ГОСТ 8728-88.  

Однако при использовании глицероксида кальция стадия выделения и 

очистки товарных МЭЖК требует меньших энергетических затрат. При этом 

образуется меньшее количество отходов – 90 кг/т, в то время как при 

использовании оксида кальция и гидроксида натрия образуется 110-160 кг/т 

отходов. 
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6.3.3 Отгонка метанола из глицерина-сырца 

 

Материальные балансы стадии отгонки метанола из глицерина-сырца 

представлены в таблицах 6.20-6.22.  

 

Таблица 6.20  

Материальный баланс стадии отгонки метанола из глицерина-сырца, полученного 

с использованием в качестве катализатора гидроксида натрия 

Приход Расход 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

1. Глицерин после 

нейтрализации, в 

том числе: 

100,92 100,00 

1. Метанол после 

дистилляции, в 

том числе: 

41,06 40,69 

– МЭЖК 0,88 0,87 – Метанол 76,72 99,50 

– Глицерин 39,57 39,21 – Вода 0,21 0,50 

– Метанол 43,52 43,12 
   – Вода 4,62 4,58 
2. Глицерин-

сырец, в том 

числе: 

55,63 55,12 
– Фосфат натрия 3,96 3,92 

– Моно- и 

диглицериды 
7,59 7,52 

– Прочее 0,78 0,78 – МЭЖК 0,70 1,25 

   
– Глицерин 38,95 70,02 

   
– Метанол 0,04 0,08 

   
– Вода 4,41 7,93 

   
– Фосфат натрия 3,96 7,12 

   

– Моно- и 

диглицериды 
7,35 13,21 

   
– Прочее 0,22 0,39 

      

   

3. Потери 4,23 4,19 

  
 

    
 

  

Итого 100,92 100,00 Итого 100,92 100,00 
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Таблица 6.21  

Материальный баланс стадии отгонки метанола из глицерина-сырца, полученного 

с использованием в качестве катализатора оксида кальция 

Приход Расход 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

1. Глицерин после 

нейтрализации, в 

том числе: 

84,21 100,00 

1. Метанол после 

дистилляции, в 

том числе: 

40,34 47,91 

– МЭЖК 0,80 0,95 – Метанол 40,14 99,50 

– Глицерин 33,46 39,73 – Вода 0,20 0,50 

– Метанол 46,26 54,94 
   

– Вода 1,08 1,28 
2. Глицерин-

сырец, в том 

числе: 

35,97 42,71 
– Фосфат кальция 1,36 1,61 

– СЖК 0,71 0,85 

– Прочее 0,54 0,64 – МЭЖК 0,23 0,63 

   
– Глицерин 33,05 91,89 

   
– Метанол 0,02 0,07 

   
– Вода 0,88 2,44 

   
– Фосфат кальция 1,17 3,24 

   
– СЖК 0,33 0,91 

   
– Прочее 0,30 0,82 

      

   

3. МЭЖК слой, в 

том числе: 
1,09 1,30 

   
– МЭЖК 0,54 49,57 

   
– СЖК 0,37 34,12 

   
– Прочее 0,18 16,31 

      
   

4. Потери 6,81 8,08 

   
  

 
  

Итого 84,21 100,00 Итого 84,21 100,00 
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Таблица 6.22  

Материальный баланс стадии отгонки метанола из глицерина-сырца, полученного 

с использованием в качестве катализатора глицероксида кальция 

Приход Расход 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

Наименование 

веществ 
Масса, г 

Содержание, 

% масс. 

1. Глицерин после 

нейтрализации, в 

том числе: 

118,50 100,00 

1. Метанол после 

дистилляции, в 

том числе: 

59,34 50,08 

– МЭЖК 1,20 1,01 – Метанол 59,16 99,70 

– Глицерин 51,83 43,74 – Вода 0,18 0,30 

– Метанол 63,49 53,58 
   

– Вода 0,29 0,24 
2. Глицерин-

сырец, в том 

числе: 

52,80 44,55 

– Фосфат кальция 0,16 0,13 – МЭЖК 0,54 1,02 

– СЖК 0,65 0,55 – Глицерин 51,53 97,60 

– Прочее 0,88 0,74 – Метанол 0,04 0,07 

   
– Вода 0,11 0,21 

   
– Фосфат кальция 0,16 0,30 

   
– СЖК 0,29 0,55 

   
– Прочее 0,13 0,25 

      

   

3. МЭЖК слой, в 

том числе: 
1,12 0,94 

   
– МЭЖК 0,56 49,84 

   
– СЖК 0,36 32,12 

   
– Прочее 0,20 18,04 

      

   
4. Потери 5,25 4,43 

      
Итого 118,50 100,00 Итого 118,50 100,00 

 

 

Внешний вид полученных после отгонки метанола образцов глицерина-

сырца представлен на рисунке 6.11. 
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Рис. 6.11  Образцы глицерина-сырца, полученные после отгонки метанола 

Катализатор: 1 – гидроксид натрия; 2 – оксид кальция; 3 – глицероксид 

кальция  

 

В таблице 6.23 представлены результаты исследования состава и 

физических свойств образцов глицерина-сырца, полученных после отгонки 

метанола. 

 

Таблица 6.23  

Состав и свойства глицерина-сырца после отгонки метанола 

Название показателя 

Катализатор 
Норма 

ГОСТ 6823-

2000 
Гидроксид 

натрия 

Активирован

ный оксид 

кальция 

Глицерок

сид 

кальция 

Цветное число, мг 

J2/100 см
3
 154 58 38  

Массовая доля золы, % 

масс. 7,12 3,24 0,30 3 

Содержание глицерина, 

% масс. 70,02 91,89 97,60 82 

Содержание МЭЖК, % 

масс. 1,25 0,63 1,02 3 

Содержание метанола, 

% масс. 0,08 0,07 0,07 0,1 

Содержание воды, % 

масс. 
7,93 2,44 0,21 6 
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Как видно из таблицы 6.23, образцы глицерина-сырца, полученные при 

использовании в качестве катализаторов оксида кальция и глицероксида кальция, 

существенно превосходят требования ГОСТ 6823-2000. При этом наименьшее 

число примесей содержится в глицерине, полученном при использовании 

глицероксида кальция. 

Глицерин-сырец, полученный при использовании гидроксида натрия, не 

удовлетворяет требованиям ГОСТ 6823-2000. При этом сырец имеет высокую 

цветность и содержит значительное количество неорганических солей и 

органических примесей, что существенно усложняет и удорожает его 

дальнейшую переработку.  

 

6.4 Разработка технологической схемы процесса получения товарных 

МЭЖК и глицерина-сырца 

 

На основании полученных данных по процессу модифицирования оксида 

кальция глицерином, закономерностям процесса переэтерификации растительных 

масел метанолом в присутствии катализатора – глицероксида кальция, анализа 

состава реакционных смесей и исследования закономерностей стадии выделения 

и очистки продуктов переэтерификации разработаны принципиальные 

технологические схемы процесса получения глицероксида кальция, товарных 

МЭЖК и глицерина-сырца, представленные на рисунках 6.12 и 6.13. 
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Рис. 6.12 Принципиальная технологическая схема получения глицероксида 

кальция 

Р1 – реактор синтеза глицероксида кальция; Р2 – реактор промывки 

катализатора; С1 – барабанная сушилка с вращающимся барабаном;                  

Цф1 – центрифуга непрерывного действия со шнековой выгрузкой осадка;           

К1 – конденсатор. 

 

Метанол, глицерин и коммерческий неактивированный оксид кальция 

вместе с рециркулирующими потоками поступают в реактор с рубашкой Р1 

оборудованный турбинной мешалкой. После стадии синтеза образовавшаяся 

суспензия направляется в центрифугу непрерывного действия со шнековой 

выгрузкой осадка для отделения катализатора от метанола и глицерина. 

Полученный глицероксид кальция промывают метанолом в реакторе Р2 для 

удаления поверхностно адсорбированного глицерина и затем снова направляют 

на центрифугирование. Глицероксид кальция сушат в сушилке барабанного типа 

с вращающимся барабаном.  
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Рис. 6.13 Принципиальная технологическая схема получения товарных 

МЭЖК и глицерина-сырца  

Р1 – реактор переэтерификации; Р2 – нейтрализатор; С1 – трехфазный 

сепаратор; Т1-3 – теплообменники-подогреватели; КР1 – колонна выделения 

метанола;  К1 – ребойлер; Д1 – дефлегматор; ИР1-2 – роторно-пленочный 

испаритель; Х1 – конденсатор. 

 

Метанол, растительное масло и глицероксид кальция вместе с 

рециркулирующими потоками поступают в реактор с рубашкой Р1 

оборудованный турбинной мешалкой. Реакционная масса после реактора Р1, 

состоящая из МЭЖК, глицерина, метанола, кальциевых солей жирных кислот  и 

остатка катализатора проходит стадию нейтрализации в реакторе Р2, при этом 

образуются нерастворимые в реакционной смеси фосфаты кальция. 

Образовавшаяся суспензия поступает в трехфазный сепаратор С1.  

В качестве трехфазного сепаратора предлагается использовать сопловый 

сепаратор, характеризующийся высокой эффективностью, надежностью и 
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простотой конструкции [282]. Сепаратор оснащается тарельчатым барабаном с 

соплами по его периферии, через которые непрерывно выгружается концентрат. 

Продукты реакции переэтерификации проходят через впускную камеру барабана, 

разгоняются при помощи лопастей, и равномерными потоками проходят через два 

разных восходящих канала. Объем осветленной жидкости может регулироваться в 

определенных пределах при дросселировании. Отделенные твердые вещества 

(концентрат) непрерывно выгружаются через сопла в сборник концентрата. 

Требуемая концентрация может быть отрегулирована путем замены (калибровки) 

сопел и регулировки пропускной способности. 

Отделенные в сепараторе С1 от реакционной массы глицерин с метанолом 

поступают в роторно-пленочный испаритель ИР2 [283]. Подаваемая смесь 

равномерно распределяется ротором и его щетками поверх нагревающей 

поверхности, формируя тонкую жидкую пленку равномерной толщины. По краям 

лопастей ротора и щеток образуются высокотурбулентные завихрения, которые 

интенсивно перемешивают и взбалтывают смесь в момент ее контакта с 

нагревающей поверхностью, тем самым  обеспечивая высокоэффективную 

теплопередачу с одновременным постоянным возобновлением пленки из 

подаваемой смеси, что способствует равномерному нагреванию и короткому 

времени нахождения материала в зоне нагрева. Благодаря высокотурбулентной 

пленке и большой разнице температур достигается высокий процент выпаривания 

метанола из глицерина-сырца. Дистиллированный метанол после роторно-

пленочного испарителя ИР2 охлаждается и поступает на стадию 

переэтерификации в реактор Р1. 

Отделенные в сепараторе С1 МЭЖК поступают в колонну отгонки метанола 

КР1. В дистилляте колонны КР1 отбирают метанол, который затем поступает в 

реактор Р1, а из куба колонны КР1 отводится МЭЖК с примесями СЖК, три-, ди- 

и моноглицеридов, которые затем поступают на разделение в роторно-пленочный 

испаритель со встроенным конденсатором ИР1.  

Испаритель со встроенным конденсатором работает по принципу схожему с 

принципом работы роторно-пленочный испарителя [283]. Основное отличие 
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состоит в том, что испарительная камера дополнительно снабжена встроенным 

внутренним конденсатором. Это приводит к тому, что расстояние между 

нагревающей и конденсирующей поверхностями становится экстремально малым, 

минимизируя таким образом падение давления, возникающее во время режима 

конденсации. Применение данного испарителя позволяет проводить тонкую 

вакуумную дистилляцию с рабочим давлением на нагревающей поверхности в 

пределах до 0,001 мбар. В дистилляте испарителя ИР1 отбирается товарный 

МЭЖК. 
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ЗАКЛЮЧЕНИЕ 

 

1. Исследована активность и стабильность основных катализаторов 

переэтерификации растительных масел метанолом. Показано, что катализаторы 

на основе оксидов магния и кальция, а также оснований, нанесенных на пористые 

носители, позиционируемые в научных работах как гетерогенные, проявляют 

высокую каталитическую активность в основном за счет частичного растворения 

в реакционной массе. При этом чем менее растворим катализатор в реакционной 

массе, тем ниже его каталитическая активность. 

2. Исследованы закономерности протекания процесса переэтерификации 

растительных масел метанолом в присутствии оксида кальция. Показано, что на 

начальном этапе протекания реакции переэтерификации наблюдается 

индукционный период, в ходе которого скорость образования МЭЖК достаточно 

низкая, при этом свободный глицерин практически не образуется. По завершению 

данного периода наблюдается резкое увеличение скорости реакции.  

В ходе проведенных исследований было установлено, что во время 

индукционного периода содержание глицерина в реакционной системе 

увеличивается незначительно, а по завершению процесса переэтерификации 

наблюдается существенное расхождение материального баланса по глицерину 

(более 20 %). Анализ ИК-спектров оксида кальция после проведения 

переэтерификации и оксида кальция, активированного глицерином показали, что 

в ходе индукционного периода глицерин взаимодействует с оксидом кальция, в 

результате чего образуется комплекс, характеризующийся высокой основностью 

и каталитической активностью. 

3. Исследованы методы активации оксида кальция. Показано, что 

использование термической активации оксида кальция, активации метанолом и 

других методов позволяет лишь сократить индукционный период.  

4. Синтезирован и выделен комплекс оксида кальция и глицерина. С 

использованием ЯМР-спектроскопии и ИК-спектрометрии показано, что при 

взаимодействии оксида кальция с глицерином образуется глицероксид кальция. 
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5. Исследованы закономерности и определены оптимальные условия 

проведения процесса получения глицероксида кальция. 

6. Исследована кинетика процесса переэтерификации растительных масел 

метанолом в присутствии глицероксида кальция. На основе полученных 

экспериментальных данных построена математическая модель, адекватно 

описывающая скорости расходования исходных веществ и образования продуктов 

реакции переэтерификации.  

С использованием полученной математической модели определены 

оптимальные условия проведения процесса переэтерификации растительных 

масел метанолом в присутствии глицероксида кальция: температура – 60 
о
С; 

мольное соотношение метанол:масло – 9:1; концентрация катализатора при 

использовании рафинированного масла с содержанием СЖК не более 0,2 % масс. 

– 0,8 % масс. от массы масла. При более высоком содержании СЖК, особенно при 

использовании масел низкого качества, необходимо учитывать взаимодействие 

катализатора с жирными кислотами из расчета моль глицероксида кальция на 

моль жирной кислоты. При использовании нерафинированного рапсового масла с 

содержанием СЖК 3,0 %  масс. оптимальная концентрация глицероксида кальция 

в реакционной смеси составляет 1,3 % масс. от массы масла.   

При использовании глицероксида кальция в качестве катализатора 

переэтерификации нерафинированного рапсового масла в оптимальных условиях 

выход МЭЖК за 165 мин достиг 97,5 %. В тех же условиях при использовании 

гидроксида натрия выход МЭЖК составил всего 88,0 %. 

7. Исследованы технологические аспекты стадии выделения и очистки 

МЭЖК и глицерина-сырца.  

7.1. Получены количественные данные по равновесиям жидкость-жидкость 

в системах триглицериды жирных кислот-метанол-МЭЖК и глицерин-метанол-

МЭЖК. Определены параметры бинарного взаимодействия для уравнения NRTL, 

необходимые для расчета технологического оборудования. 

7.2. Исследовано влияния солей жирных кислот на процесс разделения 

продуктов переэтерификации рапсового масла метанол. Построены диаграммы 
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фазовых состояний в системах продуктов переэтерификации, содержащих 

кальциевые соли жирных кислот.  

Показано, что при разделении реакционной смеси после проведения 

процесса переэтерификации с использованием гидроксида натрия значительное 

количество образующихся натриевых солей жирных кислот переходит в фазу 

глицерина, в результате растворимость МЭЖК в ней существенно увеличивается 

(до 30 % масс.), а разделение фаз глицерина и МЭЖК усложняется. 

В отличие от натриевых солей, образующиеся при переэтерификации с 

использованием глицероксида кальция кальциевые соли жирных кислот 

практически нерастворимы в метаноле и глицерине и полностью переходят в фазу 

МЭЖК. В результате растворимость МЭЖК в фазе глицерина не превышает 1 % 

масс. 

7.3. На основании проведенных исследований предложена и апробирована 

схема выделения и очистки товарных МЭЖК и глицерина-сырца. Реализация 

разработанной схемы очистки позволяет получать МЭЖК, существенно 

превосходящие требования ASTM D 6751. При этом дистиллированные МЭЖК 

полностью соответствуют требованиям ГОСТ 8728-88 и могут быть использованы 

в качестве пластификаторов ПВХ. 

7.4. Показано, что глицерин-сырец, образующийся при использовании в 

качестве катализатора гидроксида натрия, имеет высокую цветность и содержит 

значительное количество неорганических солей (до 7 % масс.), что существенно 

усложняет и удорожает его дальнейшую переработку. При этом глицерин-сырец, 

полученный при использовании глицероксида кальция, существенно превосходит 

требования ГОСТ 6823-2000 и характеризуется низкой цветностью и зольностью 

(~ 0,3 %).  

8. На основе проведенных исследований разработана принципиальная 

технологическая схема процесса получения товарных МЭЖК и глицерина-сырца. 
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УСЛОВНЫЕ ОБОЗНАЧЕНИЯ И СОКРАЩЕНИЯ 

 

МЭЖК – метиловые эфиры жирных кислот 

СЖК – свободные жирные кислоты 

СаО-0 – неактивированный оксид кальция 

СаО-1 – коммерческий оксид кальция, прокаленный при 600 ºС 

СаО-2 – оксид кальция, полученный гидротермальным методом 

ТГ – триглицериды жирных кислот 

ДГ – диглицериды жирных кислот 

МГ – моноглицериды жирных кислот 

МС – метиловый спирт 

ГЛ – глицерин 
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ПРИЛОЖЕНИЯ 

 

Методы улучшения каталитической активности оксида кальция в реакции 

переэтерификации 

 

П1 Каталитическая активность различных основных катализаторов в процессе 

переэтерификации соевого масла метанолом 

Время, 

мин 

Выход МЭЖК, % 

BaO NaOH MgO СаО К2СО3 Na2SiO3 Са(ОН)2 

0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 

30 80,9 79,9 3,1 2,9 73,6 35,0 1,4 

60 84,3 90,5 4,6 7,1 80,2 58,2 2,5 

120 92,6 87,4 11,2 9,9 83,1 79,0 3,2 

180 88,7 89,3 18,0 12,7 83,8 90,1 5,0 

240 91,3 90,5 27,4 20,0 86,8 95,0 7,7 

300 93,8 90,8 37,5 41,4 85,8 93,5 7,8 

Условия проведения процесса: температура – 60 ºС,  мольное соотношение 

метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1,3 % масс. от массы масла.  
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П2 Влияние температуры прокаливания образцов СаО на скорость реакции 

переэтерификации соевого масла 

Время, 

мин 

Выход МЭЖК, % 

СаО 

прокаленный 

при 900 
0
С 

СаО 

прокаленный 

при 600 
0
С 

СаО 

прокаленный 

при 300 
0
С 

СаО-0  СаО-1
*
 

0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 

30 0,7 3,9 0,1 2,9 0,0 

60 2,5 12,1 0,3 7,1 0,0 

120 9,9 69,4 1,3 9,9 0,1 

180 28,3 90,7 2,8 12,7 0,1 

240 79,7 92,8 5,5 20,0 0,1 

300 77,6 93,5 4,6 41,4 0,3 

* использовали СаО-1 хранившийся на открытом воздухе 24 часа 

Условия проведения процесса: температура – 60 ºС,  мольное соотношение 

метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1,3 % масс. от массы масла. 
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П3 Влияние воды на скорость реакции переэтерификации соевого масла 

Время, 

мин 

Содержание воды в реакционной смеси, % 

0,2  0,8  2,0  5,0  10,0  

Выход МЭЖК, % 

0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 

30 17,6 12,5 2,0 1,3 0,8 

60 52,3 67,9 11,2 2,9 1,2 

120 98,3 96,5 79,9 51,8 9,3 

180 98,2 95,2 88,0 64,6 27,6 

240 99,3 93,9 82,7 60,8 23,6 

300 96,7 97,5 85,3 59,9 26,3 

Условия проведения процесса: температура – 60 ºС,  мольное соотношение 

метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1,3 % масс. от массы масла. 
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П4 Влияние солей калия на каталитическую активность оксида кальция в реакции переэтерификации соевого масла 

Время, 

мин 

Выход МЭЖК, % 

СаО-1  
CaO-1 с 

KNO3 

CaO-1 с 

KF 

CaO-1 с 

KCl 

CaO-1 с 

KBr 

CaO-1 с 

KI 
KF KCl KBr KI 

0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 

30 3,9 4,4 50,5 19,0 9,9 10,2 0,3 1,1 1,0 1,0 

60 12,1 80,0 75,7 74,4 75,5 71,5 0,3 0,9 0,8 0,9 

120 69,4 90,5 91,7 94,1 92,6 90,7 0,3 0,3 0,9 0,3 

180 90,7 95,8 91,4 100,0 99,1 92,2 0,0 0,2 1,5 0,2 

240 92,8 95,7 90,2 100,3 100,0 94,4 0,2 0,2 1,4 0,2 

300 93,5 93,1 91,3 99,3 99,9 93,5 0,2 0,2 1,6 0,2 

Условия проведения процесса: температура – 60 ºС,  мольное соотношение метанол:масло – 9:1, количество 

катализатора – 1,3 % масс. от массы масла. 

  

1
8
8
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П5 Результаты повторного использования катализаторов переэтерификации 

Время, 

мин 

Выход МЭЖК, % 

CaO-1 с 

KNO3 
CaO-1 с KF СаО-1 Na2SiO3 

0 0,0 0,0 0,0 0,0 

30 24,5 5,2 18,0 15,1 

60 41,4 6,0 45,4 34,5 

120 63,3 9,8 77,5 66,3 

180 69,6 14,3 90,4 74,5 

240 80,2 19,3 88,6 78,1 

300 89,2 22,9 91,6 86,8 

Условия проведения процесса: температура – 60 ºС,  мольное соотношение 

метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1,3 % масс. от массы масла. 
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П6 Влияние предварительной обработки СаО метанолом на скорость реакции 

переэтерификации соевого масла 

Время, 

мин 

Выход МЭЖК, % 

СаО-0  СаО-1  СаО-2
*
  СаО-2 

0 0,0 0,0 0,0 0 

30 6,0 10,2 13,2 16,1 

60 14,7 30,8 50,4 60,0 

120 25,3 77,0 77,7 82,7 

180 42,4 88,5 91,7 88,8 

240 86,2 90,9 91,9 90,1 

300 84,4 89,5 91,7 91,5 

360 89,5 91,5 –  –  

420 92,3 92,4 –  –  

480 91,9 92,1 –  –  

* СаО-2 без предварительной обработки метанолом 

Условия проведения процесса: температура – 60 ºС,  мольное соотношение 

метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1,3 % масс. от массы масла. 
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П7 Влияние различных катализаторов на скорость образования глицерина в 

процессе переэтерификации 

Время, 

мин 

Концентрация глицерина, % 

СаО-0  СаО-1  

СаО-1 

активированный 

метанолом 

Повторно 

использованный 

CaO-1 

0 0,0 0,0 0,0 0,0 

30 0,0 0,2 0,3 1,4 

60 0,0 0,4 1,4 3,3 

120 0,1 2,6 3,3 5,4 

180 0,3 4,6 4,6 6,0 

240 0,5 5,2 5,8 6,4 

300 1,0 5,7 6,5 6,6 

360 2,7 6,0 6,2 6,8 

420 5,0 6,2 6,4 7,0 

480 6,0 6,1 6,4 7,0 

Условия проведения процесса: температура – 60 ºС,  мольное соотношение 

метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1,3 % масс. от массы масла. 
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П8 Влияние предварительной обработки СаО глицерином на скорость реакции переэтерификации соевого масла 

Время, 

мин 

Выход МЭЖК, % 

CaO-2 
СаО-2 с 0,5 

%  глицерина 
CaO-1  

CaO-1 с 0,5 

% глицерина 

CaO-1 с 1,0 

% глицерина 

CaO-1 с 2,0 

% глицерина 

Глицероксид 

кальция 

0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 

30 13,2 26,5 3,9 27,3 11,6 12,4 34,1 

60 50,4 63,6 12,0 58,9 34,0 32,0 57,3 

120 77,7 86,9 69,4 79,9 59,6 56,2 82,6 

180 91,7 93,4 90,7 82,7 81,8 71,7 93,3 

240 91,9 90,6 92,8 87,6 80,9 75,4 89,3 

300 91,7 92,7 93,5 89,6 83,3 73,9 93,1 

Условия проведения процесса: температура – 60 ºС,  мольное соотношение метанол:масло – 9:1, количество 

катализатора – 1,3 % масс. от массы масла. 

  

1
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П9 Влияние различных факторов приготовления глицероксида кальция на его каталитическую активность  

Время, 

мин 

Выход МЭЖК, % 

Температура, ºС Мольное соотношение глицерин:СаО Времени приготовления, ч 

50 70 80 30:1 9:1 6:1 3:1 14 12 10 8 6 

0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 

30 10,2 29,7 37,5 37,0 38,0 32,2 8,0 38,5 38,0 37,1 18,2 5,0 

60 25,1 52,1 62,9 62,1 61,9 57,4 14,7 62,0 61,9 62,8 32,1 10,4 

120 63,4 80,4 85,1 85,0 86,0 83,5 25,3 86,7 86,0 86,5 75,9 29,2 

180 85,3 93,6 93,3 93,0 93,5 93,2 59,4 93,7 93,5 93,0 93,4 58,8 

240 93,8 93,7 93,8 93,8 93,7 93,8 84,2 93,8 93,7 94,0 93,7 81,3 

300 94,0 93,7 94,0 94,0 93,8 93,9 93,4 94,0 93,8 94,1 93,7 93,9 

Условия проведения процесса: температура – 60 ºС,  мольное соотношение метанол:масло – 9:1, количество     

катализатора – 1,0 % масс. от массы масла. 
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Исследование закономерностей процесса переэтерификации в присутствии глицероксида кальция 

  

П10 Влияние кислотного состава масел на равновесие в трехкомпонентной системе масло-биодизель-метанол 

Рапсовое масло Соевое масло Тристеариновое масло 

Равновесные концентрации 

компонентов, % масс. 

Равновесные концентрации 

компонентов, % масс. 

Равновесные концентрации 

компонентов, % масс. 

Масло МЭЖК Метанол Масло МЭЖК Метанол Масло МЭЖК Метанол 

90,06 0,00 9,94 89,77 0,00 10,23 90,10 0,00 9,90 

2,93 19,19 77,88 3,35 19,59 77,06 2,72 18,84 78,44 

5,77 28,65 65,59 6,43 28,17 65,40 4,11 28,94 66,95 

10,70 35,81 53,49 11,84 35,47 52,69 8,66 36,78 54,56 

16,02 42,75 41,23 18,61 40,69 40,70 14,40 42,82 42,78 

27,06 43,96 28,99 29,92 42,21 27,87 23,05 46,37 30,58 

2,10 9,75 88,16 2,21 9,74 88,05 2,02 10,16 87,82 

78,20 8,96 12,83 80,05 9,26 10,69 79,64 9,34 11,02 

69,72 17,22 13,06 69,23 17,91 12,87 70,16 18,21 11,63 

58,31 25,55 16,15 59,37 25,69 14,94 60,43 26,12 13,45 

47,44 33,49 19,07 48,12 33,50 18,39 48,87 34,76 16,37 

Температура изучения процесса равновесия в трехкомпонентной системе 333 К. 
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П11 Влияние различного кислотного состава масла на скорость реакции 

переэтерификации 

Время, 

мин 

Выход МЭЖК, % 

Рапсовое 

масло 

Соевое 

масло 

Тристеариновое 

масло 

0 0,0 0,0 0,0 

30 42,2 48,9 46,9 

60 71,7 75,4 73,5 

120 90,1 91,1 91,0 

180 96,8 97,5 97,1 

Условия проведения процесса: температура – 60 ºС,  мольное соотношение 

метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1,0 % масс. от массы масла. 
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П12 Бинодальные точки для системы триглицериды(1)-МЭЖК(2)-метанол(3) 

Т, К 

Концентрации компонентов, % масс. 

1 2 3 

313 

92,82 0,00 7,18 

1,74 19,42 78,84 

2,63 29,32 68,05 

5,12 37,79 57,09 

9,04 45,59 45,37 

14,93 51,19 33,88 

25,71 52,07 22,22 

1,47 9,79 88,75 

72,79 17,99 9,22 

62,08 26,80 11,12 

52,30 34,28 13,43 

42,39 42,39 15,22 

333 

90,06 0,00 9,94 

2,93 19,19 77,88 

5,77 28,65 65,59 

10,70 35,81 53,49 

16,02 42,75 41,23 

27,06 43,96 28,99 

2,10 9,75 88,16 

78,20 8,96 12,83 

69,72 17,22 13,06 

58,31 25,55 16,15 

47,44 33,49 19,07 
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П13 Экспериментальные данные по кривым равновесия для системы триглицериды(1)-МЭЖК(2)-метанол(3) 

Т, К 

Концентрации компонентов, % масс 

Исходная смесь Верхняя фаза Нижняя фаза 

1 2 3 1 2 3 1 2 3 

313 

45,13 10,01 44,87 1,65 4,43 93,92 75,80 15,19 9,01 

40,08 19,92 40,00 0,88 7,50 91,62 61,57 27,40 11,03 

34,91 30,15 34,94 1,68 13,40 84,92 48,68 37,55 13,77 

29,93 40,11 29,96 1,53 18,90 79,57 36,96 45,81 17,23 

333 

44,98 10,03 44,99 1,65 4,26 94,09 73,48 14,13 12,38 

39,65 20,29 40,06 2,95 8,59 88,45 57,63 26,67 15,70 

35,00 30,03 34,97 3,03 14,92 82,04 45,86 34,69 19,45 
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П14 Влияние скорости перемешивания на процесс переэтерификации рапсового масла метанолом 

Время, 

мин 

Скорость перемешивания, об/мин 

200 300 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/

л 

СМГ, 

моль/

л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/

л 

Выход 

Гл, % 

СМет, 

моль/

л 

СТГ, 

моль/

л 

СДГ, 

моль/

л 

СМГ, 

моль/

л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/

л 

Выход 

Гл, % 

СМет, 

моль/л 

0 0,7503 0,0147 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 0,00 1,6257 0,8695 0,0236 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 0,00 2,3270 

5 0,7357 0,0200 0,0019 0,0313 1,36 0,0000 0,00 2,4007 0,6036 0,1117 0,0168 0,1463 6,45 0,0013 0,17 6,2299 

10 0,7104 0,0257 0,0088 0,0518 2,25 0,0112 1,48 3,3968 0,4947 0,1623 0,0538 0,3771 16,63 0,0168 2,24 6,0890 

15 0,6951 0,0317 0,0132 0,1078 4,69 0,0193 2,54 4,0189 0,4235 0,1862 0,0768 0,5081 22,41 0,0442 5,89 6,0151 

30 0,6627 0,0385 0,0192 0,1748 7,60 0,0298 3,92 4,3970 0,2767 0,1888 0,1420 0,9650 42,56 0,1276 17,00 5,4556 

60 0,6507 0,0462 0,0239 0,2197 9,56 0,0415 5,45 4,7672 0,1202 0,1307 0,1440 1,5691 69,20 0,3097 41,27 4,8018 

120 0,6170 0,0554 0,0294 0,2846 12,38 0,0540 7,10 5,0897 0,0363 0,0569 0,0750 2,1701 95,71 0,3358 40,83 3,6674 

180 0,5939 0,0612 0,0325 0,3596 15,64 0,0653 8,58 5,0284 0,0143 0,0306 0,0403 2,3935 105,56 0,2839 41,51 3,0713 

240 0,5544 0,0634 0,0366 0,4526 19,69 0,1053 13,84 5,1663 0,0142 0,0304 0,0402 2,3939 105,57 0,2842 41,53 2,3270 
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Продолжение приложения П14 

Время, 

мин 

Скорость перемешивания, об/мин 

400 600 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/

л 

СМГ, 

моль/

л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/

л 

Выход 

Гл, % 

СМет, 

моль/

л 

СТГ, 

моль/

л 

СДГ, 

моль/

л 

СМГ, 

моль/

л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/

л 

Выход 

Гл, % 

СМет, 

моль/л 

0 0,7386 0,0140 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 0,00 6,6163 0,7371 0,0175 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 0,00 6,7585 

5 0,5391 0,1351 0,0259 0,2930 12,93 0,0146 5,03 6,3233 0,5881 0,1307 0,0297 0,2029 11,56 0,0113 4,96 6,5556 

10 0,4546 0,1842 0,0613 0,5054 22,31 0,0557 7,44 6,1109 0,4715 0,1740 0,0680 0,4501 19,93 0,0468 6,27 6,3084 

15 0,3819 0,1841 0,0818 0,6934 30,60 0,0798 10,65 5,9229 0,3894 0,1865 0,0925 0,6373 28,22 0,0693 9,28 6,1212 

30 0,2184 0,1830 0,1423 1,0760 47,49 0,1805 24,07 5,5403 0,2527 0,1881 0,1458 1,0124 44,83 0,1926 25,77 5,7461 

60 0,1062 0,1234 0,1475 1,5837 69,90 0,3557 47,44 5,0326 0,1037 0,1150 0,1417 1,5420 68,28 0,3623 48,48 5,2165 

120 0,0352 0,0568 0,0705 2,1315 94,08 0,5112 62,19 4,4848 0,0299 0,0483 0,0593 2,0451 92,55 0,5263 64,24 4,7134 

180 0,0121 0,0304 0,0384 2,2804 102,65 0,4297 62,28 4,3359 0,0108 0,0221 0,0306 2,1900 100,97 0,5402 65,94 4,5685 

240 0,0033 0,0212 0,0241 2,3571 102,68 0,4537 62,32 4,2592 0,0056 0,0176 0,0186 2,1753 100,97 0,7505 65,95 4,5832 
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Окончание приложения П14 

Время, 

мин 

Скорость перемешивания, об/мин 

800 900 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/

л 

СМГ, 

моль/

л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/

л 

Выход 

Гл, % 

СМет, 

моль/

л 

СТГ, 

моль/

л 

СДГ, 

моль/

л 

СМГ, 

моль/

л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/

л 

Выход 

Гл, % 

СМет, 

моль/л 

0 
0,7503 0,0147 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 0,00 6,6257 0,7540 0,0199 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 0,00 6,6658 

5 
0,6044 0,0987 0,0276 0,1770 9,53 0,0205 2,70 6,4487 0,6125 0,1306 0,0270 0,2342 9,88 0,0136 3,29 6,4316 

10 
0,4847 0,1824 0,0673 0,4588 19,95 0,0349 4,58 6,1669 0,4910 0,1732 0,0584 0,4237 19,38 0,0364 7,54 6,2421 

15 
0,4141 0,1914 0,0949 0,6043 26,28 0,0919 12,08 6,0214 0,4140 0,1925 0,0872 0,6145 26,62 0,0784 10,35 6,0513 

30 
0,2617 0,1828 0,1532 1,0163 44,20 0,1663 21,86 5,6093 0,2623 0,1824 0,1427 1,0181 43,52 0,1419 21,71 5,6477 

60 
0,0970 0,1277 0,1555 1,5982 69,52 0,3680 46,28 5,0274 0,1147 0,1254 0,1504 1,6091 68,61 0,3498 44,01 5,0567 

120 
0,0323 0,0503 0,0722 2,1194 92,18 0,3596 71,59 4,5063 0,0315 0,0436 0,0726 2,0574 87,39 0,5449 76,35 4,6085 

180 
0,0101 0,0299 0,0390 2,2185 98,49 0,2465 76,56 4,4072 0,0072 0,0200 0,0228 2,2382 95,02 0,6837 89,50 4,4276 

240 
0,0039 0,0180 0,0328 2,2182 98,52 0,6642 76,59 4,4074 0,0072 0,0200 0,0228 2,2382 95,12 0,6837 89,51 4,4276 

Условия проведения процесса: температура – 60 ºС,  мольное соотношение метанол:масло – 9:1, количество 

катализатора – 1,0 % масс. от массы масла. 
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П15 Влияние количества катализатора на скорость реакции переэтерификации 

Время, 

мин 

Концентрация катализатора от массы масла, % 

0,2 0,6 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

0 0,7401 0,0090 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 6,4559 0,7486 0,0108 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 6,4843 

5 0,6610 0,0658 0,0222 0,1218 5,38 0,0000 6,3340 0,6797 0,0561 0,0165 0,0922 4,04 0,0057 6,3922 

10 0,5750 0,0791 0,0710 0,2530 11,17 0,0235 6,2028 0,5859 0,0835 0,0637 0,2667 11,70 0,0138 6,2176 

15 0,5224 0,0996 0,1117 0,3784 16,71 0,0354 6,0775 0,4827 0,0938 0,1204 0,4752 20,85 0,0648 6,0091 

30 0,4229 0,1070 0,1699 0,5811 25,66 0,0432 5,8748 0,4193 0,1025 0,1679 0,6419 28,16 0,0892 5,8424 

60 0,3773 0,1145 0,2146 0,7126 31,47 0,0720 5,7432 0,3988 0,1031 0,1856 0,6758 29,65 0,1048 5,8085 

120 0,3720 0,1149 0,2218 0,7159 31,61 0,0649 5,7399 0,3982 0,1008 0,1729 0,6906 30,30 0,0937 5,7937 

180 0,3741 0,1065 0,2214 0,7145 31,55 0,0762 5,7413 0,3990 0,1032 0,1706 0,7009 30,75 0,0900 5,7834 
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Продолжение приложения П15  

Время, 

мин 

Концентрация катализатора от массы масла, % 

0,8 1,0 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

0 0,7404 0,0149 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 6,1691 0,7457 0,0139 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 6,7179 

5 0,5731 0,1349 0,0287 0,2082 9,79 0,0263 5,9609 0,5935 0,1319 0,0300 0,2048 9,88 0,0114 6,5131 

10 0,4847 0,1884 0,0748 0,4459 19,59 0,0539 5,7232 0,4998 0,1698 0,0609 0,4117 19,38 0,0372 6,3061 

15 0,3947 0,1944 0,1035 0,6193 27,21 0,0878 5,5498 0,4203 0,1876 0,0864 0,5557 26,62 0,0593 6,1621 

30 0,2505 0,1915 0,1656 1,0571 46,44 0,1614 5,1120 0,2673 0,1928 0,1432 0,9808 43,52 0,1635 5,7370 

60 0,0977 0,1222 0,1656 1,6012 70,34 0,3488 4,5679 0,1047 0,1272 0,1618 1,5610 68,61 0,3315 5,1569 

120 0,0336 0,0481 0,0792 2,0170 88,61 0,5774 4,1521 0,0385 0,0560 0,0728 1,9892 87,39 0,5751 4,7286 

180 0,0144 0,0285 0,0299 2,1658 95,15 0,6647 4,0033 0,0143 0,0286 0,0253 2,1627 95,02 0,6666 4,5551 
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Продолжение приложения П15  

Время, 

мин 

Концентрация катализатора от массы масла, % 

1,3 1,6 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

0 0,7540 0,0199 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 6,6658 0,7330 0,0231 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 6,5699 

5 0,6125 0,1306 0,0270 0,2342 10,22 0,0136 6,4316 0,5905 0,0730 0,0597 0,2458 10,86 0,0255 6,3241 

10 0,4910 0,1732 0,0584 0,4237 18,49 0,0364 6,2421 0,4658 0,0930 0,1144 0,4850 21,43 0,0615 6,0850 

15 0,4140 0,1925 0,0872 0,6145 26,82 0,0784 6,0513 0,3942 0,1090 0,1781 0,6585 29,10 0,0725 5,9115 

30 0,2623 0,1824 0,1427 1,0181 44,43 0,1419 5,6477 0,2333 0,0968 0,2499 1,0812 47,78 0,1827 5,4888 

60 0,1147 0,1254 0,1504 1,6091 70,22 0,3498 5,0567 0,1002 0,0616 0,2429 1,6010 70,75 0,3638 4,9689 

120 0,0315 0,0436 0,0726 2,0574 89,78 0,5449 4,6085 0,0290 0,0268 0,1002 2,0390 90,10 0,5762 4,5309 

180 0,0072 0,0200 0,0228 2,2382 97,67 0,6837 4,4276 0,0094 0,0105 0,0450 2,1868 96,63 0,6706 4,3831 
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Окончание приложения П15 

Время, 

мин 

Концентрация катализатора от массы масла, % 

2 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

0 0,7425 0,0102 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 6,4849 

5 0,5774 0,1412 0,0305 0,2452 10,67 0,0167 6,2397 

10 0,4468 0,1774 0,0803 0,5259 22,88 0,0901 5,9590 

15 0,3658 0,1877 0,1071 0,6819 29,67 0,1009 5,8030 

30 0,2252 0,1793 0,1453 1,0976 47,75 0,1865 5,3873 

60 0,0934 0,1088 0,1320 1,6453 71,58 0,3622 4,8396 

120 0,0237 0,0361 0,0543 2,0685 89,99 0,6075 4,4164 

180 0,0067 0,0212 0,0286 2,1778 94,75 0,6731 4,3071 

Условия проведения процесса: температура – 60 ºС,  мольное соотношение метанол:масло – 9:1. 
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П16 Влияние различных веществ на растворимость трехкомпонентной системы триглицериды-гомогенизатор-метанол 

Т, К 

Концентрации компонентов, % масс 

система триглицериды-МЭЖК-метанол система триглицериды-МГ-метанол 

Триглицериды МЭЖК Метанол Триглицериды 
Моноолеат 

глицерина 
Метанол 

333 

90,06 0,00 9,94 90,06 0,00 9,94 

2,93 19,19 77,88 1,44 19,84 78,71 

5,77 28,65 65,59 6,12 27,80 66,07 

10,70 35,81 53,49 21,70 31,59 46,72 

16,02 42,75 41,23 32,09 30,46 37,44 

27,06 43,96 28,99 0,80 9,87 89,33 

2,10 9,75 88,16 76,68 8,41 14,92 

78,20 8,96 12,83 64,62 16,36 19,01 

69,72 17,22 13,06 52,35 23,43 24,22 

58,31 25,55 16,15 42,97 27,11 29,92 

47,44 33,49 19,07 –  –  –  
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П17 Влияние смеси моно- и диолеатов глицерина на скорость реакции переэтерификации 

Время, 

мин 

Концентрация смеси моно- и диолеатов глицерина  от массы масла, % 

0,0 0,5 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

0 0,7457 0,0139 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 6,7179 0,7415 0,0217 0,0052 0,0000 0,00 0,0000 6,5450 

5 0,5935 0,1319 0,0300 0,2048 9,88 0,0114 6,5131 0,5934 0,1260 0,0241 0,2005 8,80 0,0230 6,3445 

10 0,4998 0,1698 0,0609 0,4117 19,38 0,0372 6,3061 0,5062 0,1672 0,0561 0,4153 18,22 0,0397 6,1297 

15 0,4203 0,1876 0,0864 0,5557 26,62 0,0593 6,1621 0,4440 0,1861 0,0812 0,5477 24,03 0,0793 5,9973 

30 0,2673 0,1928 0,1432 0,9808 43,52 0,1635 5,7370 0,2940 0,1954 0,1429 0,9202 40,38 0,1240 5,6248 

60 0,1047 0,1272 0,1618 1,5610 68,61 0,3315 5,1569 0,1399 0,1479 0,1571 1,4524 63,74 0,3131 5,0926 

120 0,0385 0,0560 0,0728 1,9892 87,39 0,5751 4,7286 0,0349 0,0529 0,0801 1,9609 86,05 0,5686 4,5841 

180 0,0143 0,0286 0,0253 2,1627 95,02 0,6666 4,5551 0,0137 0,0288 0,0390 2,1486 94,28 0,6598 4,3964 
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Продолжение приложения П17 

Время, 

мин 

Концентрация смеси моно- и диолеатов глицерина  от массы масла, % 

1,0 2,0 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

0 0,7411 0,0162 0,0113 0,0000 0,00 0,0000 6,5837 0,7437 0,0148 0,0214 0,0000 0,00 0,0000 6,1886 

5 0,6155 0,1238 0,0253 0,1636 7,18 0,0081 6,4201 0,6494 0,0995 0,0215 0,0928 4,05 0,0030 6,0958 

10 0,5299 0,1707 0,0547 0,3518 15,43 0,0332 6,2318 0,5868 0,1428 0,0330 0,2371 10,35 0,0305 5,9514 

15 0,4551 0,1891 0,0835 0,5090 22,33 0,0510 6,0746 0,4865 0,1786 0,0770 0,4312 18,82 0,0616 5,7573 

30 0,2962 0,1960 0,1459 0,9072 39,79 0,1363 5,6764 0,2954 0,1804 0,1233 0,9329 40,71 0,1861 5,2556 

60 0,1374 0,1426 0,1674 1,4333 62,86 0,3192 5,1503 0,1503 0,1361 0,1423 1,4416 62,91 0,3354 4,7469 

120 0,0436 0,0681 0,0849 1,9435 85,24 0,5732 4,6402 0,0455 0,0724 0,0900 1,9023 83,02 0,5773 4,2862 

180 0,0154 0,0283 0,0396 2,1242 93,17 0,6655 4,4594 0,0151 0,0302 0,0418 2,1243 92,70 0,6623 4,0642 
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Окончание приложения П17 

Время, 

мин 

Концентрация смеси моно- и диолеатов глицерина  от массы масла, % 

4 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

0 0,7194 0,0275 0,0428 0,0000 0,00 0,0000 6,0942 

5 0,6326 0,1131 0,0393 0,1168 5,28 0,0135 5,9774 

10 0,5934 0,1421 0,0402 0,2152 9,73 0,0422 5,8790 

15 0,5241 0,1669 0,0650 0,3468 15,68 0,0494 5,7474 

30 0,3567 0,1978 0,1269 0,7281 32,93 0,1324 5,3661 

60 0,1725 0,1586 0,1661 1,2739 57,61 0,2571 4,8203 

120 0,0504 0,0695 0,0923 1,8334 82,91 0,5812 4,2608 

180 0,0173 0,0278 0,0446 2,0405 92,28 0,6504 4,0537 

Условия проведения процесса: температура – 60 ºС,  мольное соотношение метанол:масло – 9:1, количество 

катализатора 1,0 % масс. от массы масла. 

  

2
0
8
 

 



209 

 

П18 Влияние мольного соотношения метанол:масло на скорость реакции переэтерификации 

Время, 

мин 

Мольное соотношение масло:матанол 

1:3 1:6 

СТГ, 

моль/

л 

СДГ, 

моль/

л 

СМГ, 

моль/

л 

Выход 

МГ, % 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/

л 

СМет, 

моль/

л 

СТГ, 

моль/

л 

СДГ, 

моль/

л 

СМГ, 

моль/

л 

Выход 

МГ, % 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/

л 

СМет, 

моль/

л 

0 0,9091 0,0142 0,0000 0,00 0,0000 0,00 0,0000 2,4676 0,8148 0,0255 0,0000 0,00 0,0000 0,00 0,0000 4,3030 

5 0,8271 0,0758 0,0076 0,82 0,0717 2,59 0,0015 2,3958 0,6816 0,1333 0,0193 2,33 0,1675 6,72 0,0093 4,1355 

10 0,7657 0,1348 0,0216 2,36 0,1566 5,65 0,0038 2,3109 0,5654 0,2006 0,0656 7,92 0,3583 14,38 0,0163 3,9446 

15 0,7214 0,1620 0,0395 4,30 0,2359 8,51 0,0064 2,2317 0,4950 0,2294 0,0996 12,02 0,5239 21,02 0,0326 3,7790 

30 0,6095 0,2064 0,0984 10,71 0,4721 17,03 0,0115 1,9954 0,3320 0,2307 0,1789 21,59 0,9268 37,18 0,0801 3,3762 

60 0,4243 0,2580 0,1784 19,42 0,8430 30,79 0,0641 1,6246 0,1761 0,1808 0,2086 25,18 1,4358 57,60 0,2734 2,8671 

120 0,2589 0,2271 0,2320 25,26 1,3345 48,15 0,2035 1,1330 0,0737 0,1001 0,1309 15,80 2,0008 80,27 0,4729 2,3021 

180 0,2069 0,2169 0,2234 24,33 1,5394 55,54 0,2668 0,9281 0,0355 0,0550 0,0851 10,28 2,2321 89,55 0,6278 2,0709 
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Продолжение приложения П18 

Время, 

мин 

Мольное соотношение масло:матанол 

1:9 1:12 

СТГ, 

моль/

л 

СДГ, 

моль/

л 

СМГ, 

моль/

л 

Выход 

МГ, % 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/

л 

СМет, 

моль/

л 

СТГ, 

моль/

л 

СДГ, 

моль/

л 

СМГ, 

моль/

л 

Выход 

МГ, % 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/

л 

СМет, 

моль/

л 

0 0,7457 0,0139 0,0000 0,00 0,0000 0,00 0,0000 6,7179 0,6802 0,0092 0,0000 0,00 0,0000 0,00 0,0000 7,8564 

5 0,5935 0,1319 0,0300 3,97 0,2048 9,88 0,0114 6,5131 0,5332 0,1235 0,0319 4,61 0,2134 10,18 0,0005 7,6429 

10 0,4998 0,1698 0,0609 8,07 0,4117 19,38 0,0372 6,3061 0,4038 0,1578 0,0702 10,14 0,4960 23,66 0,0309 7,3603 

15 0,4203 0,1876 0,0864 11,45 0,5557 26,62 0,0593 6,1621 0,3366 0,1659 0,0945 13,64 0,6671 31,82 0,1013 7,1893 

30 0,2673 0,1928 0,1432 18,98 0,9808 43,52 0,1635 5,7370 0,1860 0,1431 0,1315 18,99 1,1060 52,76 0,2052 6,7504 

60 0,1047 0,1272 0,1618 21,45 1,5610 68,61 0,3315 5,1569 0,0726 0,0872 0,1092 15,77 1,5463 73,76 0,3795 6,3100 

120 0,0385 0,0560 0,0728 9,66 1,9892 87,39 0,5751 4,7286 0,0129 0,0264 0,0444 6,41 1,9046 90,85 0,5669 5,9518 

180 0,0143 0,0286 0,0253 3,36 2,1627 95,02 0,6666 4,5551 0,0018 0,0119 0,0204 2,95 1,9923 95,03 0,6321 5,8641 
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Окончание приложения П18 

Время, 

мин 

Мольное соотношение масло:матанол 

1:15 1:20 

СТГ, 

моль/

л 

СДГ, 

моль/

л 

СМГ, 

моль/

л 

Выход 

МГ, % 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/

л 

СМет, 

моль/л 

СТГ, 

моль/

л 

СДГ, 

моль/

л 

СМГ, 

моль/

л 

Выход 

МГ, % 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/

л 

СМет, 

моль/л 

0 0,6261 0,0071 0,0000 0,00 0,0000 0,00 0,0000 10,5627 0,5560 0,0105 0,0000 0,00 0,0000 0,00 0,0000 12,6933 

5 0,4772 0,1101 0,0288 4,50 0,2289 11,83 0,0161 10,3338 0,4185 0,0960 0,0279 4,91 0,2642 15,27 0,0207 12,4291 

10 0,3706 0,1362 0,0664 10,38 0,4743 24,52 0,0581 10,0884 0,3170 0,1166 0,0510 8,98 0,4941 28,55 0,0521 12,1992 

15 0,2924 0,1440 0,0837 13,08 0,6428 33,23 0,1038 9,9199 0,2482 0,1141 0,0747 13,14 0,6704 38,75 0,1292 12,0229 

30 0,1473 0,1119 0,1015 15,86 1,1453 59,20 0,2230 9,4174 0,1155 0,0888 0,0928 16,32 1,1085 64,07 0,2602 11,5847 

60 0,0425 0,0556 0,0808 12,62 1,5760 81,47 0,4217 8,9868 0,0210 0,0276 0,0601 10,57 1,5105 87,30 0,4552 11,1828 

120 0,0034 0,0162 0,0299 4,66 1,8220 94,18 0,5714 8,7407 0,0031 0,0127 0,0231 4,06 1,6444 95,04 0,5028 11,0489 

180 0,0010 0,0072 0,0207 3,24 1,8874 97,57 0,6117 8,6753 0,0005 0,0094 0,0233 4,10 1,6777 96,96 0,5108 11,0156 

Условия проведения процесса: температура – 60 ºС,  количество катализатора – 1,0 % масс. от массы масла. 
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П19 Данные по преобразованию рапсового масла в МЭЖК, ди- и моноглицериды 

во время реакции переэтерификации 

Конверсия 

ТГ, % 

Выход 

МЭЖК, % 

Выход 

ДГ, % 

Выход 

МГ, % 

0,00 0,00 1,85 0,00 

20,41 9,00 17,49 3,97 

32,97 18,09 22,51 8,07 

43,64 24,42 24,86 11,45 

64,16 43,09 25,55 18,98 

85,96 68,58 16,86 21,45 

94,84 87,39 7,43 9,66 

98,09 95,02 3,79 3,36 

Условия проведения процесса: температура – 60 ºС,  мольное соотношение 

метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1,0 % масс. от массы масла. 
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П20 Влияние температуры на выход МЭЖК в реакции переэтерификации 

Время, 

мин 

Температура, ºС 

35 45 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

0 0,7360 0,0132 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 6,3296 0,7398 0,0177 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 6,4970 

5 0,7214 0,0191 0,0009 0,0125 0,55 0,0041 6,3172 0,6786 0,0492 0,0088 0,0809 3,54 0,0087 6,4161 

10 0,6834 0,0581 0,0013 0,0326 1,44 0,0055 6,2970 0,6464 0,0594 0,0252 0,1474 6,45 0,0108 6,3496 

15 0,6654 0,0722 0,0030 0,0750 3,31 0,0077 6,2547 0,6158 0,0708 0,0410 0,2222 9,72 0,0301 6,2749 

30 0,6076 0,1115 0,0134 0,1495 6,61 0,0145 6,1802 0,5307 0,0854 0,0797 0,4016 17,58 0,0531 6,0954 

60 0,5459 0,1413 0,0293 0,2923 12,92 0,0401 6,0373 0,3974 0,0975 0,1368 0,7192 31,48 0,1288 5,7778 

120 0,4407 0,1681 0,0506 0,5543 24,50 0,0837 5,7753 0,2372 0,0944 0,1899 1,1707 51,24 0,2295 5,3263 

180 0,3438 0,1865 0,0715 0,7966 35,21 0,1676 5,5330 0,1346 0,0732 0,1826 1,5086 66,03 0,3836 4,9884 

240 0,2702 0,1777 0,0870 1,0388 45,92 0,2335 5,2908 0,0815 0,0554 0,1460 1,7636 77,19 0,4658 4,7334 

300 0,1828 0,1793 0,0980 1,2633 55,84 0,2855 5,0664 0,0537 0,0411 0,1124 1,9243 84,22 0,5646 4,5727 

360 0,1431 0,1589 0,0965 1,4151 62,55 0,3541 4,9145 0,0337 0,0301 0,0763 2,0279 88,76 0,6044 4,4691 

420 0,1235 0,1323 0,0864 1,5792 69,80 0,4034 4,7504 0,0213 0,0181 0,0547 2,1139 92,52 0,6564 4,3832 

480 0,0922 0,1117 0,0754 1,7054 75,38 0,4741 4,6242 0,0097 0,0133 0,0489 2,1767 95,27 0,6682 4,3203 

540 0,0737 0,0931 0,0665 1,8099 80,00 0,5225 4,5197  –  –  –  –  –  –  –  

600 0,0430 0,0788 0,0572 1,9281 85,22 0,5787 4,4015 –  –  –  –  –  –  –  

720 0,0056 0,0240 0,0182 2,1673 95,79 0,6640 4,1623 –  –  –  –  –  –  –  
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Продолжение приложения П20 

Время, 

мин 

Температура, ºС 

50 55 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

0 0,7427 0,0135 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 6,5992 0,7426 0,0145 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 6,4726 

5 0,6325 0,1052 0,0103 0,1073 4,67 0,0091 6,4919 0,6054 0,1228 0,0195 0,1610 7,04 0,0137 6,3116 

10 0,5768 0,1400 0,0271 0,2223 9,67 0,0164 6,3769 0,5451 0,1545 0,0408 0,3029 13,25 0,0252 6,1697 

15 0,5284 0,1606 0,0471 0,3050 13,26 0,0298 6,2942 0,4759 0,1814 0,0606 0,4404 19,27 0,0394 6,0322 

30 0,4249 0,1857 0,0844 0,5612 24,41 0,0698 6,0380 0,3597 0,1946 0,1162 0,7314 32,00 0,0867 5,7412 

60 0,2771 0,1933 0,1273 0,9446 41,08 0,1712 5,6546 0,2039 0,1736 0,1552 1,1919 52,62 0,2036 5,2807 

120 0,1336 0,1428 0,1377 1,4965 65,09 0,3221 5,1027 0,0753 0,1015 0,1187 1,7487 76,52 0,4363 4,7239 

180 0,0702 0,0957 0,1022 1,7957 78,10 0,4675 4,8035 0,0340 0,0580 0,0679 1,9984 87,45 0,5851 4,4742 

240 0,0382 0,0614 0,0645 1,9772 85,99 0,5814 4,6220 0,0146 0,0280 0,0341 2,1299 93,20 0,6716 4,3427 

300 0,0199 0,0382 0,0463 2,0976 91,23 0,6414 4,5016 0,0110 0,0259 0,0278 2,1881 95,75 0,6750 4,2844 

360 0,0118 0,0276 0,0277 2,1760 94,64 0,6704 4,4232  –   –   –   –   –   –   –  

420 0,0083 0,0248 0,0263 2,1891 95,21 0,6760 4,4101  –   –   –   –   –   –   –  

480  –   –   –   –   –   –   –   –   –   –   –   –   –   –  

540  –   –   –   –   –   –   –   –   –   –   –   –   –   –  

600  –   –   –   –   –   –   –   –   –   –   –   –   –   –  

720  –   –   –   –   –   –   –   –   –   –   –   –   –   –  
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Окончание приложения П20 

Время, 

мин 

Температура, ºС 

60 

СТГ, 

моль/л 

СДГ, 

моль/л 

СМГ, 

моль/л 

СМЭЖК, 

моль/л 

Выход 

МЭЖК, 

% 

СГл, 

моль/л 

СМет, 

моль/л 

0 0,7457 0,0139 0,0000 0,0000 0,00 0,0000 6,7179 

5 0,5935 0,1319 0,0300 0,2048 9,88 0,0114 6,5131 

10 0,4998 0,1698 0,0609 0,4117 19,38 0,0372 6,3061 

15 0,4203 0,1876 0,0864 0,5557 26,62 0,0593 6,1621 

30 0,2673 0,1928 0,1432 0,9808 43,52 0,1635 5,7370 

60 0,1047 0,1272 0,1618 1,5610 68,61 0,3315 5,1569 

120 0,0385 0,0560 0,0728 1,9892 87,39 0,5751 4,7286 

180 0,0143 0,0286 0,0253 2,1627 95,02 0,6666 4,5551 

240  –   –   –   –   –   –   –  

300  –   –   –   –   –   –   –  

360  –   –   –   –   –   –   –  

420  –   –   –   –   –   –   –  

480  –   –   –   –   –   –   –  

540  –   –   –   –   –   –   –  

600  –   –   –   –   –   –   –  

720  –   –   –   –   –   –   –  

Условия проведения процесса: мольное соотношение метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1% масс. от массы 

масла.

2
1
5
 

 



216 

 

П21 Программа расчета кинетических констант в программном продукте 

MATLAB R2009a. 

 

t = mas(: , 1); 

x = mas(: , 2); 

y = mas(: , 3); 

z = mas(: , 4); 

data = [t x y z]; 

k1 = 0.001; 

k2 = 0.0001; 

k3 = 0.001; 

k4 = 0.0001; 

k5 = 0.001; 

k6 = 0.0001; 

teta = [k1 k2 k3 k4 k5 k6]; 

s0 = mas(1, 2:7); 

teta_opt = fminsearch(@mygllsq, teta, [], s0, data); 

k1 = teta_opt(1); 

k2 = teta_opt(2); 

k3 = teta_opt(3); 

k4 = teta_opt(4); 

k5 = teta_opt(5); 

k6 = teta_opt(6); 

[t, s] = ode23(@myfirsprib, t, s0, [], k1, k2, k3, k4, k5, 

k6); 

plot(t, y, 'o', t, s) 

y = s(:, 3); 

 

function ds = myfirsprib(t, s, k1, k2, k3, k4, k5, k6); 

A = s(1); 

B = s(2); 

C = s(3); 

D = s(4); 

E = s(5); 

I = s(6); 

dA = - k1 * A * I + k2 * B * D ; 

dB = k1 * A * I - k2 * B * D - k3 * B * I + k4 * C * D ; 

dC = k3 * B * I - k4 * C * D - k5 * C * I + k6 * E * D ; 

dD = k1 * A * I - k2 * B * D + k3 * B * I - k4 * C * D + k5 

* C * I - k6 * E * D ; 

dE = k5 * C * I - k6 * D * E ; 

dI = - k1 * A * I + k2 * B * D - k3 * B * I + k4 * C * D - 

k5 * C * I + k6 * E * D ; 

ds = [dA; dB; dC; dD; dE; dI]; 
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function lsq = mygllsq( teta , s0 , data ); 

t = data(:, 1); 

x_obs = data(:, 2); 

y_obs = data(:, 3); 

z_obs = data(:, 4); 

k1 = teta(1); k2 = teta(2); k3 = teta(3); k4 = teta(4); k5 

= teta(5); k6 = teta(6); 

[t , s] = ode23(@myfirsprib, t, s0, [], k1, k2, k3, k4, k5, 

k6); 

x_cal = s(:, 1); 

y_cal = s(:, 2); 

z_cal = s(:, 3); 

lsq = sum((x_obs - x_cal).^2 + (y_obs - y_cal).^2 + (z_obs 

- z_cal).^2); 
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П22 Влияние различных катализаторов на скорость реакции переэтерификации 

рапсового масла метанолом 

Время, 

мин 

Выход МЭЖК, % 

Гидроксид 

натрия 

Оксид 

кальция 

Глицероксид 

кальция 

0 0,0 0,0 0,0 

30 76,1 0,9 43,7 

60 87,1 3,2 69,7 

120 87,0 24,5 87,7 

180 87,2 89,2 95,6 

240 87,2 95,5 95,8 

Условия проведения процесса: температура – 60 ºС,  мольное соотношение 

метанол:масло – 9:1, количество катализатора – 1,3 % масс. от массы масла. 
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Разработка технологии синтеза, выделения и очистки товарных МЭЖК и глицерина-сырца 

П23 Данные по распределению фаз в трехкомпонентной системе МЭЖК(1)-кальциевые соли жирных кислот(2)-

глицерин(3) 

Фазовая область 

Область расслаивания 1 Область расслаивания 2 Область устойчивой эмульсии 

1, % 2, % 3, % 1, % 2, % 3, % 1, % 2, % 3, % 

48,90 1,39 49,71 20,65 11,48 67,87 41,06 17,20 41,74 

47,01 5,22 47,78 19,52 16,31 64,16 68,19 20,61 11,19 

44,05 11,17 44,78 17,94 23,09 58,96 76,40 15,29 8,30 

85,89 9,14 4,96 16,63 28,71 54,66 55,93 20,66 23,41 

10,61 3,92 85,47 15,30 34,41 50,29 47,34 17,48 35,18 

4,15 1,53 94,32 13,18 43,49 43,33 39,94 14,75 45,31 

13,90 2,82 83,28 0,00 50,96 49,04 31,34 11,58 57,08 

13,52 5,46 81,02 7,90 46,93 45,16 25,17 9,30 65,54 

69,98 1,68 28,34 21,20 40,16 38,64 16,53 6,11 77,37 

66,51 6,56 26,93 13,17 7,95 78,88 71,57 28,43 0,00 

61,94 12,98 25,08 20,13 44,76 35,11 58,05 18,45 23,50 

36,02 1,55 62,44 18,42 49,44 32,14 32,63 10,79 56,57 

34,32 6,19 59,49 21,56 26,21 52,23 21,87 6,27 71,86 

22,99 1,47 75,55 25,64 29,10 45,26 45,85 27,60 26,56 

80,12 1,53 18,36 27,53 35,13 37,34 50,71 25,12 24,17 

77,06 5,28 17,66 25,67 39,52 34,81 24,71 15,42 59,87 

74,25 8,74 17,01 6,50 6,00 87,50 66,33 18,47 15,20 

70,98 12,76 16,26  –   –   –  61,14 24,86 14,01 

0,17 0,00 99,83  –   –   –   –   –   –  

99,86 0,00 0,14  –   –   –   –   –   –  

2
1
9
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Окончание приложения П23 

Фазовая область 

Область образования геля Твердая фаза 

1, % 2, % 3, % 1, % 2, % 3, % 

38,51 22,35 39,14 33,25 66,75 0,00 

56,63 28,11 15,26 42,85 39,79 17,35 

57,73 42,27 0,00 0,00 87,49 12,51 

48,58 43,68 7,73 0,00 68,36 31,64 

50,93 28,45 20,62 12,29 49,15 38,56 

34,53 36,82 28,65 16,88 53,68 29,45 

63,90 36,10 0,00 25,32 48,22 26,45 

30,79 15,83 53,38 35,68 41,54 22,78 

29,16 20,30 50,55 8,48 46,93 44,59 

27,50 24,84 47,67 49,12 50,88 0,00 

23,21 20,56 56,23 38,52 48,95 12,53 

33,29 32,88 33,83 0,00 53,27 46,73 

 –   –   –   –   –   –  

 –   –   –   –   –   –  

 –   –   –   –   –   –  

 –   –   –   –   –   –  

 –   –   –   –   –   –  

 –   –   –   –   –   –  

 –   –   –   –   –   –  

 –   –   –   –   –   –  

Температура 333 К 

  

2
2
0
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П24 Данные по распределению фаз в трехкомпонентной системе МЭЖК(1)-кальциевые соли жирных кислот(2)-

метанол(3) 

Фазовая область 

Область расслаивания  Область расслаивания  Область взаимного растворения 

1, % 2, % 3, % 1, % 2, % 3, % 1, % 2, % 3, % 

0,00 3,29 96,71 32,91 17,87 49,22 71,57 28,43 0,00 

0,00 26,63 73,37 31,34 21,78 46,88 48,64 2,62 48,74 

0,00 40,94 59,06 27,49 8,69 63,82 45,19 9,52 45,28 

0,00 50,59 49,41 25,71 14,59 59,70 58,75 2,16 39,09 

0,00 62,72 37,28 20,56 49,58 29,86 55,49 7,59 36,92 

0,00 70,07 29,93 18,48 2,26 79,26 52,28 12,94 34,78 

40,27 19,39 40,35 17,41 7,94 74,66 49,57 17,45 32,98 

36,54 26,85 36,61 9,37 65,82 24,82 68,32 2,27 29,41 

33,49 32,96 33,55 47,71 27,05 25,24 63,82 8,71 27,47 

30,88 38,18 30,94 41,69 36,24 22,06 60,01 14,16 25,83 

28,64 42,66 28,70 37,03 43,37 19,60 77,15 3,07 19,78 

26,73 46,48 26,79 72,77 20,70 6,53 72,37 9,07 18,55 

24,97 50,01 25,02 67,38 26,57 6,04 67,70 14,95 17,35 

23,50 52,95 23,55 62,45 31,95 5,60 88,99 1,25 9,75 

22,17 55,62 22,21 56,02 29,79 14,19 85,79 4,80 9,40 

20,98 58,01 21,02 49,70 37,71 12,59 82,93 7,99 9,09 

18,99 61,98 19,03  –   –   –  80,01 11,22 8,77 

45,79 23,75 30,46  –   –   –  38,90 2,91 58,19 

56,32 19,44 24,24  –   –   –  36,60 8,66 54,74 

63,91 19,71 16,38  –   –   –  34,64 13,54 51,81 

58,08 27,03 14,89  –   –   –  29,39 2,37 68,24 

53,63 32,62 13,75  –   –   –  58,18 36,61 5,22 

75,95 15,73 8,32  –   –   –  54,71 40,38 4,91 

72,17 19,92 7,91  –   –   –  51,63 43,74 4,63 

2
2
1
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Окончание приложения П24 

Фазовая область 

Область образования геля Твердая фаза 

1, % 2, % 3, % 1, % 2, % 3, % 

57,73 42,27 0,00 33,25 66,75 0,00 

50,10 44,83 5,07 28,47 68,65 2,88 

39,99 55,95 4,05 14,64 79,01 6,35 

33,16 63,48 3,36 2,85 89,60 7,55 

27,10 65,35 7,55  –   –   –  

25,92 62,52 11,56  –   –   –  

24,30 58,61 17,09  –   –   –  

36,08 48,27 15,65  –   –   –  

30,46 56,32 13,22  –   –   –  

26,41 62,14 11,46  –   –   –  

23,23 66,69 10,08  –   –   –  

20,84 70,12 9,04  –   –   –  

18,81 73,03 8,16  –   –   –  

17,18 75,37 7,45  –   –   –  

15,79 77,35 6,85  –   –   –  

7,04 74,30 18,66  –   –   –  

4,73 82,73 12,54  –   –   –  

3,57 86,97 9,46  –   –   –  

0,00 72,75 27,25  –   –   –  

33,09 49,40 17,51  –   –   –  

28,22 56,84 14,94  –   –   –  

48,86 46,76 4,38  –   –   –  

46,35 49,50 4,16  –   –   –  

36,82 53,86 9,32  –   –   –  

Температура 333 К 
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П25 Бинодальные точки для системы МЭЖК(1)-метанол(2)-глицерин(3) при 

различных температурах 

Т, К 

Концентрации компонентов, % масс 

без добавления глицероксида кальция с добавлением глицероксида кальция 

1  2  3  1  2  3  

293 

0,40 30,05 69,55  –   –   –  

0,49 39,76 59,75  –   –   –  

0,68 49,59 49,73  –   –   –  

1,38 59,03 39,60  –   –   –  

3,19 68,29 28,52  –   –   –  

6,06 75,17 18,77  –   –   –  

8,61 77,43 13,96  –   –   –  

18,84 75,75 5,40  –   –   –  

29,37 67,82 2,80  –   –   –  

37,82 60,18 1,99  –   –   –  

49,49 49,10 1,42  –   –   –  

59,27 39,57 1,17  –   –   –  

69,41 29,96 0,63  –   –   –  

77,81 21,34 0,85  –   –   –  

88,52 10,74 0,74  –   –   –  

313 

89,17 10,17 0,66  –   –   –  

77,51 20,98 1,51  –   –   –  

68,16 29,71 2,13  –   –   –  

57,80 39,12 3,08  –   –   –  

47,94 47,94 4,12  –   –   –  

36,44 57,96 5,60  –   –   –  

27,79 65,11 7,11  –   –   –  

9,43 72,41 18,17  –   –   –  

4,38 66,90 28,72  –   –   –  

2,22 58,68 39,10  –   –   –  

0,96 49,67 49,37  –   –   –  

0,67 39,57 59,77  –   –   –  

0,44 29,96 69,61  –   –   –  

0,48 19,86 79,66  –   –   –  

17,82 71,37 10,80  –   –   –  

333 

0,51 29,87 69,62 0,34 29,97 69,69 

0,60 39,82 59,58 0,89 39,74 59,36 

1,39 49,23 49,38 1,36 49,13 49,51 

3,17 58,09 38,74 3,05 58,08 38,88 

6,40 65,39 28,21 7,06 65,03 27,91 

16,38 66,95 16,67 16,81 66,58 16,61 

16,60 66,40 17,00 0,57 19,86 79,58 

26,18 62,09 11,73 27,14 63,35 9,51 

36,10 54,65 9,25 36,18 54,40 9,43 

46,65 46,64 6,71 46,15 46,74 7,12 

57,46 37,61 4,94 56,06 37,36 6,58 

78,45 19,64 1,91 78,11 20,22 1,68 

89,11 9,94 0,94 89,15 9,93 0,93 

66,62 28,70 4,69 67,62 29,00 3,38 



П26 Данные по кривым равновесия для трехкомпонентной системы МЭЖК(1)-метанол(2)-глицерин(3) 

Т, К 

Концентрации компонентов, % масс 

Экспериментальные данные Расчетные данные 

Исходная смесь Верхняя фаза Нижняя фаза Верхняя фаза Нижняя фаза 

1 2 3 1 2 3 1 2 3 1 2 3 1 2 3 

293 

44,88 10,09 45,03 99,08 1,21 0,02 0,28 17,03 83,46 99,28 0,71 0,01 0,24 16,61 83,16 

39,93 20,01 40,06 97,68 3,74 0,16 0,82 31,72 68,72 97,60 2,38 0,02 0,68 30,86 68,46 

35,00 29,86 35,14 95,08 4,02 0,07 1,25 43,44 55,44 94,66 5,28 0,06 1,55 42,66 55,79 

30,00 39,94 30,06 93,35 6,28 0,44 1,31 54,92 44,07 91,75 8,14 0,11 2,57 50,30 47,13 

25,09 49,74 25,17 91,11 7,87 0,18 2,86 63,85 35,45 87,67 12,14 0,19 4,35 58,37 37,29 

313 

44,96 10,11 44,93 98,92 2,47 0,03 0,23 16,61 84,71 99,20 0,78 0,01 0,31 16,59 83,10 

40,36 19,62 40,03 96,20 4,24 0,17 0,24 30,56 70,80 97,58 2,40 0,03 0,83 29,95 69,22 

34,90 30,10 35,01 94,43 5,28 0,16 0,92 42,80 55,43 94,42 5,51 0,07 1,95 42,51 55,54 

29,98 40,01 30,01 92,18 8,26 0,43 1,72 54,14 44,89 90,75 9,10 0,15 3,55 51,71 44,74 

24,94 49,89 25,16 89,92 10,93 0,42 3,85 63,01 35,22 86,70 13,06 0,24 5,78 59,15 35,07 

333 

44,97 10,07 44,95 98,88 1,91 0,12 0,24 14,64 85,98 99,11 0,87 0,02 0,49 15,95 83,57 

39,95 19,95 40,09 96,56 4,60 0,22 0,32 30,34 70,53 97,55 2,41 0,04 1,17 28,16 70,67 

34,92 29,91 35,16 92,95 7,19 0,25 1,07 42,73 57,91 94,38 5,51 0,10 2,72 40,93 56,34 

29,97 39,90 30,13 89,98 9,42 0,43 2,20 52,99 45,03 90,69 9,11 0,20 4,94 50,25 44,81 

24,99 49,97 25,03 86,02 13,21 0,97 4,39 60,90 33,75 86,09 13,56 0,35 8,44 58,20 33,36 

 

 

 

2
2
4
 


