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Введение
Липиды растительного происхождения, входя-

щие в состав растительных масел, животных жиров, 

микроводорослей, в последнее время находят при-

менение не только в пищевом секторе, но и в качес-

тве сырья для получения биотоплива и полезных 

химических веществ. 

Получение метиловых эфиров жирных кислот 

(МЭЖК), получивших название «биодизель», из 

триглицеридов жирных кислот известно c 1950 г. 

Самым распространенным способом является пере-

этерификация растительного, например рапсового, 

масла метанолом [1]. В качестве катализаторов пере-

этерификации до последнего времени использова-

ли гомогенные основания, в частности NaOH или 

KOH [2, 3], либо кислоты (H2SO4, HCl, H3PO4) [4, 5], 

осуществляя процесс в мягких условиях (50—80 °С). 

Помимо широко используемого в Европе рапсового 

масла сырьем для получения биодизеля служат со-

евое, подсолнечное, пальмовое масла, масло ятро-

фы, а также отработанные в пищевом секторе масла 

и жиры и отходы масложировой промышленности 

[6—8]. 

Получение биодизеля с применением гомоген-

ных катализаторов имеет ряд недостатков, связан-

ных с тем, что полученную смесь необходимо раз-

делять, нейтрализовать, тщательно промывать и 
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Гетерогенные катализаторы в процессе пере-

этерификации липидной фракции микроводорос-

лей использовали авторы [16]. При исследовании 

зависимости каталитических свойств образцов 

CaO/Al2O3 и MgO/Al2O3 при 50 °С от соотношения 

метанол : липиды и количества нанесенного на но-

ситель катализатора было установлено, что массив-

ные образцы CaO и MgO в отличие от нанесенных не 

проявляют каталитической активности в изучаемой 

реакции. Наиболее высокую активность показал 

нанесенный катализатор CaO—80%/Al2O3, причем 

его активность возрастает с 23 до 97 % при измене-

нии соотношения метанол : липиды от 6 : 1 до 30 : 1.

Следует отметить, что использование биодизеля 

(МЭЖК) имеет ряд ограничений: при смешении с 

традиционным дизельным топливом максимальное 

количество биодизеля ограничено 5—7 %, при этом 

исключается возможность длительного хранения. 

Одним из главных недостатков производства био-

дизеля является высокий уровень выбросов NOx. 

В связи с этим в последнее время все большую по-

пулярность приобретает биотопливо второго поко-

ления — гриндизель (green diesel, super cetane). Это 

биотопливо представляет собой бескислородную 

смесь изомеризованных алканов с высоким цетано-

вым числом, которая может использоваться (в зави-

симости от состава продукта и его эксплуатацион-

ных характеристик) как добавка к традиционным 

дизельным топливам или в качестве компонента (до 

50 об.%) топлива для реактивных двигателей.

Гриндизель получают путем гидрооблагора-

живания липидов растительного происхождения. 

В качестве сырья могут быть использованы расти-

тельные масла, свободные жирные кислоты, липи-

ды микроводорослей. Переработка триглицеридов 

жирных кислот растительных масел в углеводороды 

топливного назначения включает две стадии. На 

первой стадии происходит гидрирование двойных 

(С = С) связей и гидрокрекинг триглицеридов, в 

результате чего образуется смесь линейных алка-

нов ряда С12—С18. На второй стадии происходит 

изомеризация нормальных алканов с образованием 

смеси изо-алканов и гриндизеля, который в зависи-

мости от условий осуществления процесса может 

использоваться как компонент дизельного топлива 

и в качестве авиационного керосина. Один из пер-

вых вариантов процесса получения жидких алканов 

С15—С18 из растительного масла был запатентован 

в 1991 г. [17]. Для реализации первой стадии было 

предложено использовать промышленные сульфид-

обезвоживать. Кроме того, побочный продукт про-

цесса — глицерин — загрязнен раствором солей и 

также требует дополнительной очистки. 

Перечисленные недостатки гомогенного спосо-

ба стимулировали поиск гетерогенных катализато-

ров кислотной [9, 10] и основной природы [11—13]. 

В работе [3] для получения МЭЖК (биодизеля) ис-

пользовали катализатор, содержащий Ca12Al14O33 и 

CaO. При этом выход МЭЖК составил 90 %; реак-

ция протекала при 65 °С в течение 3 ч, молярное со-

отношение метанол : масло составляло 15 : 1. Более 

того, благодаря высокой стабильности катализато-

ра, выход МЭЖК составил 87 % после семи циклов 

реакции.

Исходным сырьем для производства биодизеля 

могут служить не только растительные масла, но 

также микроводоросли (например, Chlorellafusca и 

Spirulinaplatensis), популярность которых в последнее 

время растет. Содержание липидов в микроводорос-

лях, как правило, составляет около 80 %, а скорость 

их роста может достигать 7,3 г/л в сутки в пересчете 

на сухую массу [14]. Микроводоросли (а точнее, их 

липидная фракция, экстрагируемая из исходного 

сырья с использованием неполярных растворите-

лей), как и растительные масла, подвергаются пере-

этерификации метанолом с образованием МЭЖК. 

Процесс проводят в присутствии как гомогенных, 

так и гетерогенных катализаторов [15—17]. Авторы 

[16] в качестве катализаторов использовали соляную 

кислоту или гидроксид натрия, варьируя концен-

трацию катализатора (0,12 N, 0,6 N) и температуру 

проведения реакции (20 и 70 °С). Было установлено, 

что в случае кислотного катализа выход продуктов 

переэтерификации выше, чем при основном. При 

этом максимальный выход эфиров наблюдался при 

концентрации кислоты 0,6 N и температуре 70 °С. 
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ные катализаторы (NiMo и CoMo), применяемые в 

гидроочистке/гидрокрекинге нефтяных дизельных 

фракций. Процесс проводят при 350—450 °С, дав-

лении Н2 4,8—15,2 МПа, объемной скорости подачи 

сырья 0,5—5,0 ч–1. Подобные сульфидированные 

каталитические системы использует в своем про-

цессе NExBTL компания Neste Oil (Финляндия) [18]. 

Для второй стадии используют традиционные ка-

тализаторы изомеризации, например Pt/SiO2-Al2O3, 

Pt/SAPO-31, PtHBEA [19—22], обладающие одно-

временно кислотными свойствами и способностью 

вести реакции гидрирования-дегидрирования. Био-

топливо, получаемое в процессе NEхBTL, характе-

ризуется цетановым числом 84—99 п. и не содержит 

соединений кислорода, азота и ароматических уг-

леводородов. В Порво (Финляндия) в 2007 г. введен 

в эксплуатацию первый завод, использующий про-

цесс NExBTL мощностью 180 тыс. т в год. Позднее 

еще два подобных завода мощностью по 300 тыс. т 

в год появились в Роттердаме и Сингапуре.

Следует отметить, что из-за низкого содержания 

серы в исходном сырье сульфидированные ката-

лизаторы первой стадии процесса без добавления 

сульфидирующего компонента (H2S, тиофен) быст-

ро дезактивируются вследствие потери катализато-

ром серы и восстановлением переходных металлов 

до металлического состояния. Поэтому для процес-

са гидрооблагораживания триглицеридов жирных 

кислот растительного происхождения является ак-

туальной разработка несульфидированных катали-

заторов. 

В работах [23, 24] показана возможность полу-

чения углеводородов топливного назначения из 

подсолнечного масла путем его гидрокрекинга на 

бифункциональном Pt/SAPO-31 катализаторе. Про-

цесс проводился при 310—360 °С, 2,0 МПа и скорости 

подачи исходного сырья 0,9—1,6 ч–1 в лабораторном 

проточном реакторе. Получена смесь углеводородов, 

состоящая главным образом из С17 и С18, н-алканов 

и изо-алканов, с выходом до 89 мас.%. Однако ката-

лизатор Pt/SAPO-31 оказался нестабильным в про-

цессе прямого гидрокрекинга растительного масла. 

Основными причинами чего, судя по всему, являет-

ся присутствие воды и оксигенатов в реакционной 

среде, что и приводит к снижению изомеризующей 

способности данного катализатора.

Активность Ni-Cu/CeO2-ZrO2 катализатора в 

процессе гидродеоксигенации биодизеля при мяг-

ких условиях (1,0 МПа Н2, 360 °С) продемонстриро-

вана в работах [25, 26]. С целью изучения основных 

закономерностей процесса в присутствии Ni-Cu/

CeO2-ZrO2 катализатора проведена серия экспери-

ментов по гидрооблагораживанию рапсового масла 

в мягких условиях [27]. 

Целями настоящей работы являлись: проведе-

ние кинетических исследований процесса гидро-

облагораживания триглицеридов жирных кислот 

рапсового масла в присутствии Ni-Cu/CeO2-ZrO2 

катализатора с получением смеси нормальных ал-

канов и промежуточных кислородорганических со-

единений, разработка схемы протекания процесса и 

оценка кинетических параметров ее стадий.

Экспериментальная часть
Катализатор

Катализатор Ni-Cu/CeO2-ZrO2 приготавлива-

ли из смеси растворов азотнокислых никеля, ме-

ди, церия и циркония путем осаждения раствором 

гидроксида натрия по методике [29] с последующим 

гранулированием и термообработкой при 350 °С.

Текстурные характеристики катализатора опреде-

ляли по результатам низкотемпературной адсорбции 

азота с использованием автоматизированной волю-

метрической адсорбционной установки ASAP-2400 

(Micromeritics Instrument Corp., Norcross, GA, USA). 

Исследование Ni-Cu/CeO2-ZrO2 катализатора 

методом электронной микроскопии высокого раз-

решения (TEM) проводили с использованием про-

свечивающего электронного микроскопа JEM-2010 

(JEOL, Japan). Согласно результатам электронной 

микроскопии катализатор Ni-Cu/CeO2-ZrO2 пред-

ставляет собой бидисперсную систему: частицы 

CeO2-ZrO2 размером 3—5 нм с распределенными на 

них мелкими (около 2 нм) частицами Ni-Cu и круп-

ные (до 300 нм) частицы NiO, не связанные с носи-

телем. Значение удельной площади поверхности, 

полученное методом БЭТ, для данного катализато-

ра составляет 141 м2/г, общий объем пор — 0,2 см3/г. 

По результатам элементного анализа, в составе ка-

тализатора (мас.%): Cu — 10,4, Ni — 30,3, Ce — 17,5, 

Zr — 28,0, O — 13,8. 

Методика эксперимента

В качестве сырья в работе использовали рапсо-

вое масло (Алтайский край), представляющее собой 

смесь триглицеридов жирных кислот, их содержа-

ние приведено в табл. 1.

Гидрооблагораживание проводили в проточном 

реакторе объемом 10 см3 и внутренним диаметром 
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13 мм. Рапсовое масло подавали в реактор сверху че-

рез дозатор, обеспечивающий предварительный на-

грев исходного вещества. Жидкие продукты накап-

ливались в нижней части сепаратора и с требуемой 

периодичностью сливались через вентиль в отде-

льную емкость для дальнейшего хроматографичес-

кого анализа на хроматографе «Хромос ГХ-1000».

В реактор загружали 5 см3 катализатора Ni-Cu/

CeO2-ZrO2, разбавляя его кварцем в количестве 

1,7 см3 (фракция катализатора и кварца — 0,5—1 мм). 

Перед началом каталитического процесса катали-

затор восстанавливали в токе водорода при 360 °С 

в течение 1 ч. Гидрооблагораживание проводили 

при следующих условиях: скорость подачи водоро-

да — 250 мл/мин, аргона — 167 мл/мин, давление 

водорода — 1,0 МПа, температура — 300, 320, 340, 

360 и 380 °С, времена контакта τконт = 0,38; 0,20; 0,15;

0,10 ч (LHSV = 2,7; 5,1; 6,9; 9,8 ч–1 соответственно). 

При каждом значении нагрузки LHSV измерения 

проводили при всех указанных значениях темпера-

туры. Отбор жидкой пробы на анализ осуществляли 

с периодичностью 1 ч.

Анализ продуктов

Жидкие продукты анализировали на хроматогра-

фе «Хромос ГХ-1000», оснащенном ПИД и капилляр-

ной колонкой Zebron ZB-5 HT Inferno (30 м × 0,32 мм, 

состав стационарной фазы: 5 % фенил, 95 % диме-

тилполисилоксан, толщина неподвижной фазы — 

0,25 мкм). Анализ газообразных продуктов (Н2, 

СН4) проводили на хроматографе «Хромос ГХ-1000» 

с детектором по теплопроводности (колонка длиной 

4 м, фаза — Хромосорб-160). Дополнительно анализ 

продуктов жидкой фазы проводили методом ЯМР 

на ядрах 1H и 13С, используя спектрометр Bruker 

Avance 400 на частотах 400,13 МГц (1H) и 100,61 МГц 

(13С).

Результаты и их обсуждение
Экспериментальное исследование 
влияния реакционных условий на конверсию 
триглицеридов жирных кислот 
рапсового масла и селективность продуктов 
процесса гидрооблагораживания

На рис. 1 представлена зависимость конверсии 

триглицеридов жирных кислот (ТГЖК) рапсового 

масла от времени контакта при разных температурах 

реакции. Следует отметить, что при повышении тем-

пературы от 300 до 380 °С конверсия увеличивается 

при каждом значении времени контакта, при этом 

полная конверсия ТГЖК достигается при 380 °С и 

времени контакта τконт = 0,38 ч (LHSV = 2,7 ч–1).

Анализ продуктов гидрооблагораживания рап-

сового масла, полученных с использованием ката-

лизатора Ni-Cu/CeO2-ZrO2, показал наличие сле-

дующих типов соединений: нормальные алканы (в 

основном, С17Н36), 1,3- и 1,2- диглицериды, свобод-

ные жирные кислоты и другие кислородсодержа-

щие соединения (метиловые эфиры жирных кислот, 

спирты, альдегиды, кетоны и воски.

Полный анализ продуктов гидрооблагоражива-

ния рапсового масла методом ГХ затруднителен из-

за большого числа продуктов и высокой темпера-

туры их кипения. Кроме того, метод ЯМР на ядрах 

Рис. 1. Зависимость конверсии ТГЖК рапсового масла 
от времени контакта при разных температурах реакции 
(точки – эксперимент, линии – результаты моделирования, 
модель приведена ниже)

Таблица 1
Состав рапсового масла

Жирнокислотный 
остаток

Брутто-
формула

Число атомов С :
: число двойных 

связей

Содер-
жание, 
мас.%

Олеиновая 
кислота

C17H33COOH 18 : 1 63

Стеариновая 
кислота

C17H35COOH 18 : 0 6

Линолевая 
кислота

C17H31COOH 18 : 2 19

Линоленовая 
кислота

C17H29COOH 18 : 3 12

Эруковая 
кислота

C21H41COOH 22 : 1 < 1
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1Н и 13С не позволяет корректно идентифицировать 

длину углеводородной цепи алкана или кислород-

содержащих продуктов. В связи с этим представ-

лялось целесообразным объединить получаемые 

продукты в три группы в зависимости от типа реак-

ции, по которой они образуются, и от входящих в их 

состав функциональных групп. Так, в группу A вхо-

дят нормальные алканы, в группу W — высокомоле-

кулярные оксигенаты (кетоны и воски), а группа К 

включает в себя такие кислородсодержащие соеди-

нения, как диглицериды, свободные жирные кис-

лоты, метиловые эфиры жирных кислот (МЭЖК), 

спирты, альдегиды и кетоны.

На рис. 2 представлены зависимости селектив-

ностей по группам продуктов гидрооблагоражива-

ния ТГЖК рапсового масла от конверсии при 340 °С. 

Данные зависимости являются типичными для диа-

пазона температур 300—360 °С и показывают, что с 

увеличением конверсии (при увеличении времени 

контакта от 0,10 до 0,20 ч) селективность по группе 

продуктов A растет, по К — снижается, а селектив-

ность по группе продуктов W остается примерно 

постоянной. При увеличении времени контакта до 

0,38 ч (этому соответствуют точки со значениями 

конверсии 40 %) селективность по продуктам групп 

К и W увеличивается относительно меньших значе-

ний времен контакта, а по группе A уменьшается. 

Это может быть связано с тем, что при данных ус-

ловиях (τконт = 0,38 ч, T = 300÷360 °С) образующиеся 

н-алканы (группа A) подвергаются гидрокрекингу с 

образованием более легких углеводородов, которые 

переходят в газовую фазу в виде метана. 

При повышении температуры до 380 °С наблю-

дается иное распределение продуктов в области вы-

соких значений конверсии (рис. 3). С увеличением 

конверсии при 380 °С селективность по целевым 

продуктам группы A увеличивается от 20 до 60 % 

при мало изменяющихся значениях селективнос-

ти группы W (20—25 %). Селективность образо-

вания продуктов группы К при данных условиях 

уменьшается от 60 до 15 %. Это указывает на то, что 

продукты группы К являются промежуточными 

и в основной своей части превращаются в алканы 

(группа A). Следует отметить, что селективность 

образования группы высокомолекулярных продук-

тов (W ) является достаточно высокой в сравнении 

со значениями (10—20 %), полученными при более 

низких температурах. Это может свидетельствовать 

о том, что продукты группы W (воски, кетоны) при 

изученных условиях являются конечными продук-

тами гидрооблагораживания триглицеридов жир-

ных кислот. 

Одним из параметров, характеризующих сте-

пень протекания процесса гидрооблагораживания, 

является степень метанирования Y — отношение 

числа молей образовавшегося СН4 к числу молей 

ТГЖК рапсового масла, введенного в реактор. Сле-

дует отметить, что высокие значения параметра Y 

нежелательны, так как это означает высокое неце-

левое потребление водорода в текущем процессе и 

уменьшение выхода целевых продуктов. На рис. 4 

представлена зависимость степени метанирования 

(Y ) ТГЖК рапсового масла от температуры реак-

ции при нагрузках на катализатор от 2,7 до 9,8 ч–1. 

Следует отметить незначительный рост степени ме-

танирования при увеличении температуры при 

низких временах контакта. При времени контакта 

Рис. 2. Зависимость селективностей образования продук-
тов групп А, К и W от конверсии в реакции гидрооблаго-
раживании ТГЖК рапсового масла при 340 °С (точки – 
эксперимент, линии – результат моделирования)

Рис. 3. Зависимость селективности образования продук-
тов групп А, К и W от конверсии в реакции гидрооблаго-
раживания ТГЖК рапсового масла при 380 °С (точки – 
эксперимент, линии – результат моделирования)
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0,38 ч (LHSV = 2,7 ч–1) при 380 °С значение Y резко 

возрастает, что подтверждает преимущественное 

превращение триглицеридов в алканы, поскольку 

образование метана напрямую связано с процессом 

гидродеоксигенации оксигенатов [26]. Судя по все-

му, низкое давление водорода (1,0 МПа) не способс-

твует метанированию продуктов гидродеоксигена-

ции. Достаточно высокие выходы восков и кетонов 

являются также следствием проведения гидрооб-

работки рапсового масла при низком давлении Н2. 

Повышение давления водорода до 8,0 МПа позволя-

ет количественно превращать триглицериды в н-ал-

каны с неизбежным образованием СН4 в количестве 

Y > 3 [28]. 

Оценки скоростей стадий 
процесса гидрооблагораживания ТГЖК 
рапсового масла в мягких условиях 
на основе математического моделирования

На основании полученных данных по распреде-

лению продуктов и зависимостей селективностей 

по группам продуктов от конверсии ТГЖК была 

предложена следующая кинетическая схема процес-

са гидрооблагораживания ТГЖК рапсового масла 

(рис. 5).

Предлагаемая кинетическая схема подразумева-

ет параллельное превращение исходных триглице-

ридов жирных кислот как в высокомолекулярные 

соединения (W ) типа восков и кетонов, так и в дру-

гие кислородсодержащие продукты с более низкой 

молекулярной массой (К) типа свободных жирных 

кислот, спиртов, альдегидов. Далее по схеме про-

дукты группы К могут превращаться либо в кетоны 

или воски (W ) через реакции декарбоксилирования 

и этерификации соответственно либо в н-алканы (A) 

посредством гидродеоксигенации. Следует также 

учитывать процесс гидрокрекинга алканов, кото-

рый приводит к образованию более легких алканов 

и метана. При этом отмечена тенденция постепен-

ного уменьшения числа атомов углерода в алканах 

при увеличения температуры процесса, что указы-

вает на разрыв концевой С—С связи [25].

Поскольку реакция протекает при достаточно 

больших конверсиях исходного реагента, то для 

оценки кинетических констант была принята про-

стейшая модель зависимости изменения концент-

рации реагентов от времени:

где

rj = kjCj

с граничными условиями: t = 0, Ci = Ci
0, где rj — ско-

рость j-й реакции, 1/ч, Ri — скорость расходования 

j-го компонента, 1/ч, Cj — мольная доля j-го вещест-

ва, t — время, ч. 

Исходя из зависимости конверсии ТГЖК рапсо-

вого масла от времени контакта при разных темпера-

турах реакции (см. рис. 1) были построены графики 

зависимости начальной селективности образования 

продуктов K и W от температуры (рис. 6). Из них 

следует, что селективность образования продуктов 

группы K гораздо выше, чем группы W. Однако с 

повышением температуры от 300 до 380 °С процесс 

несколько смещается в сторону образования высо-

комолекулярных продуктов.

По приведенной выше модели зависимости из-

менения концентрации реагентов от времени были 

рассчитаны константы скоростей стадий схемы (см. 

рис. 5); значения констант приведены в табл. 2.

На основании полученных значений констант 

реакций был построен график в аррениусовских ко-

ординатах (рис. 7), который позволяет определить 

Рис. 4. Зависимость степени метанирования (Y) ТГЖК 
рапсового масла от температуры реакции при различных 
значениях LHSV

Рис. 5. Кинетическая схема процесса гидрооблагоражи-
вания ТГЖК рапсового масла при РH2

 = 1,0 МПа
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значения предэкспоненциальных множителей и 

энергий активаций. Рассчитанные значения кине-

тических параметров представлены в табл. 3.

На рис. 1, 2, 3 и 8 для сравнения приведены эк-

спериментальные и расчетные данные. На рис. 1 

представлены расчетные кривые конверсии триг-

лицеридов с учетом суммы констант k1 и k2. В це-

лом наблюдается корректное описание полученных 

экспериментальных данных предложенной кине-

тической моделью. Приведенные на рис. 8 экспери-

ментальные и расчетные зависимости селективнос-

ти образования продуктов гидрооблагораживания 

рапсового масла от его конверсии в целом также 

подтверждают корректность выбранной схемы. 

Таким образом, получена количественная оцен-

ка основных маршрутов гидрооблагораживания 

ТГЖК, которая может быть использована для опре-

деления распределения продуктов при других тем-

пературах и временах контакта. 

Выводы

1. Продукты гидрооблагораживании ТГЖК рап-

сового масла, полученные при невысоких давлениях 

Таблица 2
Значения констант скоростей стадий схемы 
гидрооблагораживания ТГЖК рапсового масла

Т, °C k1, ч–1 k2, ч–1 k3, ч–1 k4, ч–1

300 0,49 0,01 7,55 0,55

320 0,95 0,05 12,10 0,90

340 1,49 0,11 11,20 1,50

360 2,97 0,33 15,00 1,30

380 5,10 0,90 17,00 1,80

Таблица 3
Значения кинетических параметров процесса 
гидрооблагораживания ТГЖК рапсового масла 
в мягких* условиях

Параметр k1 k2 k3 k4

k0i, ч
–1 6,9 ·107 2,3 ·1013 3,1 ·103 4,9 ·103

Ea, кДж/моль 89,4 167,6 28,3 42,7

* Условия процесса: PH2
 = 1,0 МПа, T = 300÷380 °С, 

LHSV = 2,7÷9,8 ч–1.

Рис. 7. Зависимость констант скоростей от обратной 
температуры

Рис. 6. Зависимости начальной селективности образова-
ния продуктов (K и W) от температуры Рис. 8. Зависимость селективности образования продук-

тов гидрооблагораживания ТГЖК рапсового масла 
от конверсии при 300 °С. Точки – эксперимент, линии – 
результат моделирования
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водорода (1,0 МПа) с использованием катализатора 

Ni-Cu/CeO2-ZrO2, представляют собой смесь н-ал-

канов, свободных жирных кислот и их метиловых 

эфиров, диглицеридов, спиртов, альдегидов, а так-

же высокомолекулярных восков и кетонов.

2. На основании результатов кинетических эк-

спериментов с вариацией температуры реакции, 

времени контакта предложена кинетическая схема, 

учитывающая состав основных типов продуктов, 

включая н-алканы, свободные жирные кислоты и 

продукты их парциального восстановления, а также 

высокомолекулярные продукты: воски и кетоны.

3. Определены значения констант скоростей и 

энергии активации основных стадий реакции, что 

позволяет прогнозировать состав продуктов для 

других условий проведения процесса.
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