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Изучено влияние различных параметров процесса гидропереработки растительных липидов, таких 
как соотношение водорода к смеси жирных кислот (ЖК), массовой скорости подачи сырья (МСПС) 
и температуры, на компонентный и фракционный состав жидких органических продуктов в условиях 
превращения на NiMo/ZSM-23 катализаторе. Основные продукты (в зависимости от параметров про-
цесса) — компоненты моторного топлива (линейные и изомеризованные алканы), кислородсодержащие 
соединения, представляющие интерес для химической промышленности (жирные спирты). Показано, 
что при Т = 300°С, Р = 2.5 МПа, Н2/ЖК = 2200 м3/м3 и МСПС = 2.1 ч–1 жидкий органический продукт по 
составу представляет собой «дизельную» фракцию с соотношением изо-алканов к н-алканам, равным 8.6 
(выход изо-алканов 61 мас.%). Увеличение МСПС до 8.4 ч–1 позволяет получить органический продукт, 
состоящий в основном из О-содержащих соединений (жирных спиртов, сложных эфиров жирных кислот, 
лактонов) с выходом данных соединений 51 мас.%. 

Ключевые слова: гидропереработка растительных липидов; катализатор NiMo/ZSM-23; параметры 
реакции 

DOI: 10.56304/S2414215824020023; EDN: FFIFCC

Растительные масла [1], липиды микроводорос
лей [2], отработанные кулинарные жиры [3, 4], соап-
сток [5] не могут быть непосредственно использова-
ны в качестве топлива для современных двигателей 
внутреннего сгорания из-за высокого содержания 
кислорода в их составе, низкой теплотворной спо-
собности и высокой вязкости [6]. Однако гидро-
переработка данных видов растительных липидов 
позволяет получать жидкие продукты, сходные по 
своим характеристикам с дизельным [7] и авиаци-
онным топливами [8]. 

В настоящее время существует несколько поколе-
ний биотоплив, различающихся по типу используе-
мого растительного сырья [9]. Первым поколением 
биотоплив являются метиловые эфиры жирных кис-
лот (МЭЖК), получаемые путем переэтерификации 
растительных масел или животных жиров в присут-
ствии катализаторов [1]. Второе поколение биотоп
лив — линейные углеводороды (УВ), получаемые 
из пищевых и непищевых растительных масел [9]. 
Несмотря на коммерческий успех биотоплив пер-

вого поколения, они содержат большое количество 
кислородсодержащих соединений и, как следствие, 
обладают более низкой теплотворной способно-
стью, низкой термоокислительной стабильностью, 
более высокой вязкостью и относительно низкими 
эксплуатационными характеристиками при низких 
температурах по сравнению с дизельным топливом, 
получаемым из нефтяного сырья [1]. Для получения 
биотоплив второго поколения с характеристиками, 
аналогичными используемым в настоящее время 
дизельным и авиационным топливам, требуется 
дополнительная стадия деоксигенации (ДО) для 
снижения высокого соотношения O/C и преодоления 
типичных недостатков биотоплив первого поколе-
ния [10]. Существующие требования к авиацион-
ному топливу предполагают наличие в его составе 
разветвленных алканов с длиной цепи 10–15 атомов 
углерода, а также циклоалканов и ароматических со-
единений (до 25%) [11]. Следовательно, нормальные 
алканы, образующиеся в результате деоксигенации, 
впоследствии должны быть подвергнуты гидро
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изомеризации (ГИ) и гидрокрекингу для получения 
более легких и разветвленных алканов [8]. Этот этап 
позволяет улучшить эксплуатационные характери-
стики как авиационного, так и дизельного топлива 
за счет снижения температуры застывания, а также 
увеличения цетанового числа в случае дизельных 
топлив [12].

Таким образом, производство биотоплив второго 
поколения, аналогичных по своим характеристикам 
традиционным моторным топливам, возможно с по-
мощью двухступенчатых технологий, включающих 
стадии деоксигенации и гидроизомеризации. Техно-
логии двухступенчатого процесса производства био-
топлив разработаны UOP (США), Neste Corporation 
(Финляндия), Axens (Франция), Conoco Phillips 
(США), Petrobras (Бразилия), Haldor Topsøe (Да-
ния), UPM Biofuels (Финляндия) [13, 14]. Согласно 
принципам «зеленой химии», количество технологи-
ческих стадий стоит сократить для повышения энер-
гоэффективности технологии [8]. В связи с этим для 
гидрообработки растительных масел целесо образно 
совмещать две стадии — деоксигенацию и гидрои-
зомеризацию — в одном каталитическом процессе 
ДО + ГИ. Так, в 2021 г. компания UOP представи-
ла свой одноступенчатый вариант процесса [15].

В настоящее время для процесса ДО + ГИ ак-
тивно исследуются никель-молибденовые катали-
заторы [16–21]. Для регулирования компонентного 
и фракционного состава продуктов, получаемых 
в результате гидропереработки растительных ли-
пидов, варьируют такие параметры процесса, как 
температура [22–24], соотношение водорода к ис-
ходному сырью [23, 25], давление [25–27] и МСПС 
[23, 25, 28]. Однако информации о промышленном 
внедрении одноступенчатой каталитической техно-
логии переработки растительных масел и жиров в 
России нет. 

Поскольку разработка активного катализатора 
для гидроочистки растительных масел и жиров явля-
ется актуальной задачей, целью работы было опре-
деление влияния условий процесса гидро очистки 
модельного исходного сырья (смеси жирных кислот) 
на выход и свойства (компонентный и фракционный 
состав) продуктов.

ЭКСПЕРИМЕНТАЛЬНАЯ ЧАСТЬ

Материалы. В качестве носителя использо-
вали цеолит ZSM-23 в H+ форме (SБЭТ = 201 м2/г, 
Vмикро = 0.06 см3/г,  n(NH3) = 955 мкмоль/г, 
Na2O < 0.05 мас.%) с соотношением SiO2/Al2O3 = 48 
(Zeolyst International, США). Нитрат никеля(II) 
Ni(NO3)2·6H2O («ч.») (Реахим, Россия) и парамо-
либдат аммония (NH4)6Mo7O24·4H2O («ч.») (Ла-

верна, Россия) были использованы в качестве 
предшественников металлов. В качестве комплексо-
образователя использовали 25%-й раствор аммиака 
(база № 1 Химреактивов, Россия). 

В качестве модельного сырья в процессе 
ДО + ГИ использовали техническую олеиновую 
кислоту (Реахим, Россия) (далее — смесь ЖК), в 
состав которой входят пальмитиновая (5.1 мол.%), 
стеариновая (3.1 мол.%), олеиновая (59.2 мол.%), 
линолевая (30.4 мол.%), линоленовая (1.7 мол.%) и 
арахидоновая (0.5 мол.%) кислоты.

Приготовление катализатора. Катализатор 
Ni-Mo/ZSM-23 (Ni – 5 мас.% и Mo – 5.3 мас.% 
по АЭС-ИСП, SБЭТ = 87 м2/г, Vмикро = 0.01 см3/г, 
n(NH3) = 786 мкмоль/г) был приготовлен методом 
пропитки по влагоемкости из совместного аммиач-
ного Ni–Mo-пропиточного раствора с рН 11. Далее 
катализатор сушили при 120°C в течение часа и 
прокаливали при 550°C в течение 2 ч. Перед экспе-
риментами образец восстанавливали in situ в потоке 
водорода (500 мл/мин) в течение часа при темпера-
туре 550°C при атмосферном давлении.

Каталитические эксперименты. Каталитиче-
ские эксперименты проводили в проточном реакторе 
в токе водорода. Загрузка катализатора составила 
1 г (фракция 0.25–0.5 мм). Для равномерного тепло
обмена навеску катализатора смешивали с кварцем 
3.8 г (0.63–1.0 мм). Давление во всех экспериментах 
составляло 2.5 МПа. Код экспериментов и изменя-
емые параметры процесса представлены в табл. 1.

 Таблица 1.  Коды экспериментов и варьируемые 
параметры процесса гидропереработки смеси ЖК

Код Т, °С МСПС*, ч–1 Н2/ЖК, м3/м3

Варьирование соотношения Н2/ЖК
Н2-2200

300 8.4
2200

Н2-3140 3140
Н2-4400 4400

Варьирование скорости подачи сырья  
при H2/ЖК = 2200 м3/м3

МСПС-2.1
300

2.1
2200МСПС-4.2 4.2

МСПС-8.4 8.4
Варьирование температуры

Т-270 270

2.1 2200
Т-300 300
Т-330 330
Т-360 360

* МСПС — массовая скорость подачи сырья.
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Анализ жидких органических продуктов. 
Фракционный состав жидких продуктов гидропе-
реработки смеси ЖК определяли методом имити-
рованной дистилляции (Sim-Dist) аналогично ра-
боте [29]. Согласно ГОСТ 32513-2013, ASTM D910 
(моторные топлива, неэтилированный бензин, ави-
ационный бензин), ГОСТ 10227-86, ASTM D7223 
(реактивные топлива, авиационное турбинное то-
пливо), ГОСТ 305-82, ASTM D975 (дизельное то-
пливо) и литературным данным [18, 19] фракции 
были разделены на следующие температурные ди-
апазоны: до 140°C — «бензин», 140–240°C — «ре-
активное топливо», 240–350°C — «дизельное то-
пливо», 350–500°C — «вакуумный газойль» и более 
500°C — «гудрон». 

Групповой состав жидких продуктов гидропере-
работки смеси ЖК изучали методом двумерной га-
зовой хроматографии (ГХ × ГХ) аналогично работе 
[29]. По длине цепи линейные и изоалканы, а также 
алкены были разделены на следующие группы — 
С5–С8, С9–С14 и С15–С18 [22, 30, 31].

  РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ

Варьирование соотношения водорода к ис-
ходному сырью. На рис. 1 показан фракционный 
состав исходной смеси ЖК и жидких органиче-
ских продуктов, полученных после 10 ч гидро-
переработки смеси при T = 300°C, P = 2.5 МПа, 
МСПС = 8.4 ч–1 и различном соотношении H2/ЖК. 
Необходимо отметить, что проведение процесса 
при высоком значении МСПС = 8.4 ч–1 позволяет 
корректно сравнивать активность катализатора при 
различных условиях. 

По мере увеличения соотношения H2/ЖК наблю-
дается увеличение массовых долей фракций «бензи-
на», «реактивного топлива» и «дизеля». При этом 
значительно снижаются доли фракций «вакуум-
ного газойля» и «гудрона». Таким образом можно 
отметить более глубокое превращение исходного 
сырья при увеличении соотношения H2/ЖК с 2200 
до 4400 м3/м3. Также при увеличении соотношения 
H2/ЖК происходит заметное снижение массовой 
доли побочных кислородсодержащих соединений 
в получаемых продуктах — эфиров жирных кис-
лот и лактонов (табл. 2). Эфиры жирных кислот 
(C20–C45) получаются в результате взаимодействия 
исходных жирных кислот с жирными спиртами (С9–
С35), образующимися в ходе частичной деоксигена-
ции жирных кислот [20] (рис. 4). Лактоны (C8–C35) 
являются внутренними циклическими сложными 
эфирами и могут образовываться из жирных кислот 
при недостаточно деоксигенирующей способности 
катализаторов [32] (рис. 4). Таким образом основной 
вклад в высокое содержание высококипящих фрак-
ций в экспериментах может быть связан с большим 
содержанием лактонов и эфиров жирных кислот в 
продуктах (табл. 2). Увеличение количества фрак-
ций «бензина», «реактивного топлива» и «дизеля» 
по мере повышения соотношения H2/ЖК, по-види-
мому, связано с уменьшением количества кисло-
родсодержащих соединений, а также увеличением 
количества изо-алканов с различной длиной цепи, 
которые имеют более низкую температуру кипения, 
чем линейные алканы [6, 33]. 

Для процессов переработки растительных масел 
и жирных кислот соотношение водорода к сырью 
обычно составляет 1500–2500 м3/м3 (при температу-

Рис. 1. Фракционный состав, согласно данным Sim-Dist, и массовое соотношение изо-алканов к линейным алканам, 
согласно данным ГХ × ГХ, в экспериментах с варьированием Н2/ЖК.

T = 300°C, P = 2.5 МПa, МСПС = 8.4 ч–1; н.к. — начало кипения, к.к. — конец кипения.
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рах 320–450°С) [19, 34–36]. Поэтому для проведения 
дальнейших исследований было выбрано соотноше-
ние H2/ЖК равное 2200 м3/м3. Используемое в рабо-
те модельное сырье (смесь жирных кислот) близко 
по температуре кипения к фракции «вакуумного 
газойля» (360–500°С) [37]. На российских нефтепе-
рерабатывающих заводах гидроочистку вакуумного 
газойля проводят при объемной скорости подачи сы-
рья до 1.5 ч–1 [38], что в случае смеси ЖК и исследу-
емого катализатора соответствует МСПС = 3.4 ч–1. 
Поэтому необходимо снижать значение массовой 
скорости подачи сырья до приемлемых значений с 
целью увеличения межрегенерационного периода 
работы катализатора. 

Вариация скорости подачи сырья. Следующим 
варьируемым параметром стала массовая скорость 
подачи сырья. На рис. 2 представлен фракционный 
состав исходной смеси жирных кислот и жидких 

органических продуктов, полученных на десятом 
часу проведения гидропереработки смеси ЖК при 
T = 300°C, Р = 2.5 МПа, H2/ЖК = 2200 м3/м3 и раз-
личной массовой скорости подачи сырья.

По мере уменьшения массовой скорости подачи 
сырья существенно увеличивается количество свет-
лых фракций «бензина», «реактивного топлива» и 
«дизеля». Также наблюдается снижение количества 
фракций «вакуумного газойля» и «гудрона». Основ-
ную долю в жидком продукте представляет фракция 
«дизеля». Таким образом, снижение массовой ско-
рости подачи сырья способствует более глубокому 
протеканию процесса гидропереработки смеси ЖК. 
На это также указывает существенное снижение 
количества кислородсодержащих соединений в про-
дуктах (табл. 3). Компонентный состав получаемых 
продуктов изменяется по мере снижения массовой 
скорости подачи сырья — существенно возрастает 
количество изо-алканов с различной длиной цепи, 
а также наблюдается увеличение количества ци-
клоалканов (С10–С25). Соотношение изо-алканов к 
нормальным алканам растет по всех группах (С5–С8, 
С9–С14, С15–С18) по мере уменьшения массовой ско-
рости подачи сырья. Таким  образом, при T = 300°C, 
Р = 2.5 МПа, H2/ЖК = 2200 м3/м3 и уменьшении 
массовой скорости подачи сырья с 8.4  до 2.1 ч–1, 
содержание кислородсодержащих соединений 
снижается с 88 до 3–7 мас.%. Стоит отметить, что 
при МСПС = 2.1 ч–1 массовый выход жидкого ор-
ганического продукта несколько меньше, чем при 
МСПС = 4.2 ч–1, что указывает на протекание по-
бочной реакции гидрокрекинга. Однако несмотря на 
это, для проведения дальнейших исследований было 
выбрано МСПС = 2.1 ч–1, поскольку при таких усло-
виях проведения процесса наблюдается наибольшее 
соотношение изо-алканов к нормальным алканам во 
всех группах углеводородов (табл. 3). 

 Вариация температуры. Следующий варьи-
руемый параметр — температура проведения про-
цесса. На рис. 3 представлен фракционный состав 
исходной смеси ЖК и жидких органических про-
дуктов, полученных на десятом часу проведения 
гидропереработки смеси ЖК при Р = 2.5 МПа,  
H2/ЖК = 2200 м3/м3, МСПС = 2.1 ч–1 и различной 
температуре.

По мере увеличения температуры процесса на-
блюдается увеличение массовых долей фракций 
«бензина», «реактивного топлива» и снижение 
долей фракций «дизеля», «вакуумного газойля» 
и «гудрона». Основную долю в жидком продукте 
представляет фракция «дизеля». Таким образом, 
увеличение температуры способствует более глубо-
кому протеканию процесса гидропереработки смеси 
ЖК. Однако увеличение температуры приводит к 

Таблица 2. Состав жидкой органической фазы 
за 10-й последний час процесса, согласно данным 

двумерной газовой хроматографии 
(T = 300°C, P = 2.5 МПа, МСПС = 8.4 ч–1)

Эксперимент Н2-2200 Н2-3140 Н2-4400

Соединение мас.%

С6–С15 ЖК 1.0 0.7 0.4
С10–С25 циклоалканы 3.0 6.7 1.0
C8–C35 лактоны 23.1 17.4 0.7
C20–C45 эфиры жирных 
кислот

19.0 23.8 0.6

С9–С35 спирты 9.4 7.4 0.4
С16–С20 исходные ЖК 35.9 13.2 1.6
C5–C8 н-алканы 0.0 4.2 0.6
C5–С8 изо-алканы 0.1 0.0 0.4
C5–C8 алкены 0.6 0.3 0.8
i/n C5–C8 0.0 0.0 0.6
C9–C14 н-алканы 0.0 0.3 1.3
C9–C14 изо-алканы 0.1 0.3 2.8
C9–C14 алкены 1.8 0.1 7.5
i/n C9–C14 0.0 0.5 2.2
C15–C18 н-алканы 0.4 2.0 14.6
C15–C18 изо-алканы 0.4 4.2 52.2
C15–C18 алкены 5.1 17.4 15.2
i/n C15–C18 1.2 2.2 3.6
О-содержащие соедине-
ния

88.7 62.4 3.7

Органическая фаза 93.5 88.4 76.4
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  Рис. 2. Фракционный состав, согласно данным Sim-Dist, и массовое соотношение изо-алканов к линейным алканам, 
согласно данным ГХ × ГХ, в экспериментах с варьированием МСПС.

T = 300°C, P = 2.5 МПа, H2/ЖК = 2200 м3/м3. н.к. – начало кипения, к.к. – конец кипения.

Таблица 3. Состав жидкой органической фазы на 10-м (последнем) часу процесса, согласно данным 
двумерной газовой хроматографии (T = 300°C, P = 2.5 МПа, H2/ЖК = 2200 м3/м3)

Эксперимент МСПС-8.4 МСПС-4.2 МСПС-2.1

Соединение мас.%

С6–С15 ЖК 1.0 0.2 0.5
С10–С25 циклоалканы 3.0 3.8 23.1
C8–C35 лактоны 23.1 0.7 1.4
C20–C45 эфиры жирных кислот 19.0 0.5 1.4
С9–С35 спирты 9.4 0.1 0.4
С16–С20 исходные ЖК 35.9 1.8 3.2
C5–C8 н-алканы 0.0 3.0 0.7
C5–С8 изо-алканы 0.1 2.8 0.6
C5–C8 алкены 0.6 1.3 0.0
i/n C5–C8 0.0 0.9 0.9
C9–C14 н-алканы 0.0 2.2 1.6
C9–C14 изо-алканы 0.1 5.6 4.6
C9–C14 алкены 1.8 2.0 0.3
i/n C9–C14 0.0 2.5 2.8
C15–C18 н-алканы 0.4 16.0 6.5
C15–C18 изо-алканы 0.4 54.3 55.7
C15–C18 алкены 5.1 5.7 0.0
i/n C15–C18 1.2 3.4 8.6
О-содержащие соединения 88.4 3.3 7.0
Органическая фаза 93.5 75.2 67.4
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увеличению массовой доли кислородсодержащих 
соединений. Это может быть связано с тем, что бо-
лее легкие углеводороды подвергаются процессу 
гидрокрекинга и превращаются в С1–С4 углеводо-
роды (УВ), находящиеся в газовой фазе. В жидком 
же продукте в основном остаются более тяжелые 
соединения (табл. 4). Распределение УВ по дли-
не цепи также указывает на протекание побочного 
процесса гидрокрекинга — при температурах 270 и 
300°С основную долю представляют УВ С15–С18, 
при температурах 330 и 360°С существенно увели-
чивается доля УВ С5–С8 и С9–С14 и снижается доля 
УВ С15–С18, в том числе и изо-алканов. Доля С5–С8 
и С9–С14 изо-алканов сначала увеличивается (при 
увеличении температуры до 330°С), а затем снижа-
ется.  Снижение доли изо-алканов при температуре 
360°С также связано с протеканием процесса гидро-
крекинга, при котором более легкие изо-алканы пре-
вращаются в УВ С1–С4. Соотношение изо-алканов к 
нормальным алканам растет в группах УВ С9–С14 и 
С15–С18 и практически не меняется в группе С5–С8 
УВ. Также стоит отметить увеличение доли алке-
нов с различной длиной цепи по мере увеличения 
температуры проведения процесса. Данное явление 
может быть связано с тем, что равновесие процес-
са гидрирование/дегидрирование при увеличении 
 температуры смещается в сторону дегидрирова-
ния [39]. 

Теоретический выход жидкой органической фазы 
составляет 87.5 мас.%. По мере увеличения темпе-
ратуры массовый выход жидкой органической фазы 
снижается (табл. 4 ), что также связано с побочным 
процессом гидрокрекинга. При температурах 330 и 

 Рис. 3 - Фракционный состав, согласно данным Sim-Dist, и массовое соотношение изо-алканов к линейным 
алканам, согласно данным ГХ × ГХ, в экспериментах с варьированием температуры.

P = 2.5 МПа, МСПС = 2.1 ч–1, H2/ЖК = 2200 м3/м3. н.к. — начало кипения, к.к. — конец кипения.

 Таблица 4. Состав жидкой органической фазы на 
10-м (последнем) часу процесса, согласно данным 

двумерной газовой хроматографии 
(P = 2.5 МПа, МСПС = 2.1 ч–1, H2/ЖК = 2200 м3/м3)

Эксперимент Т-270 Т-300 Т-330 Т-360
Соединение мас%

С6–С15 ЖК 0.1 0.5 3.0 8.6
С10–С25 циклоалканы 2.9 23.1 11.4 7.1
C8–C35 лактоны 0.1 1.4 1.5 12.3
C20–C45 эфиры жир-
ных кислот

0.3 1.4 1.0 3.3

С9–С35 спирты 0.0 0.4 1.3 4.9
С16–С20 исходные ЖК 0.8 3.2 3.5 6.0
C5–C8 н-алканы 0.4 0.7 7.8 1.8
C5–С8 изо-алканы 0.4 0.6 4.7 1.1
C5–C8 алкены 0.0 0.0 8.4 10.4
i/n C5–C8 1.0 0.9 0.6 0.6
C9–C14 н-алканы 1.6 1.6 1.7 0.5
C9–C14 изо-алканы 3.4 4.6 7.7 2.5
C9–C14 алкены 0.4 0.3 7.8 10.2
i/n C9–C14 2.1 2.8 4.5 4.9
C15–C18 н-алканы 32.1 6.5 4.3 0.2
C15–C18 изо-алканы 57.5 55.7 35.7 25.0
C15–C18 алкены 0.0 0.0 0.2 6.0
i/n C15–C18 1.8 8.6 8.3 150.0
О-содержащие соеди-
нения

1.3 7.0 10.3 35.1

Органическая фаза 77.6 67.4 41.5 38.1
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а

б

в

  Рис. 4. Схема процесса гидропереработки жирных кислот с получением изо-алканов: а — T = 300°C, P = 2.5 МПа, 
МСПС = 8.4 ч–1 с варьированием H2/ЖК; б — T = 300°C, P = 2.5 МПа, H2/ЖК = 2200 м3/м3 с варьированием МСПС; 

в — P = 2.5 МПа, МСПС = 2.1 ч–1, H2/ЖК = 2200 м3/м3 с варьированием температуры.
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360°С выход жидкой органической фазы составляет 
меньше 50%. Таким образом, при Р = 2.5 МПа, H2/
ЖК = 2200 м3/м3, МСПС = 2.1 ч–1 при температу-
ре 270 и 300°С достигается практически полное 
превращение кислородсодержащих соединений, а 
также наблюдается высокий выход жидкой органи-
ческой фазы, представляющей собой фракцию «ди-
зеля». Остановиться стоит на температуре 300°С, 
поскольку при таких условиях протекания процесса 
соотношение изоалканов к нормальным алканам 
выше, чем при температуре 270°С. Материальный 
баланс для наиболее подходящих условий процесса 
получения дизельного топлива с соотношением изо- 
и нормальных алканов, равным 8.6 (P = 2.5 МПа, 
H2/ЖК = 2200 м3/м3, МСПС = 2.1 ч–1 и T = 300°C), 
приведен в табл. 5.

Согласно полученным данным компонентного 
состава жидких органических продуктов можно 
предложить следующую схему реализации процесса 
гидропереработки смеси ЖК в проточном реакторе 
и распределение продуктов в зависимости от пара-
метров проведения процесса (рис. 4). Приведенная 
схема отражает глубину протекания процесса в за-
висимости от выбранных условий и может служить 
ориентиром при выборе параметров протекания 
процесса с целью получения целевых фракций. Ос-
новные продукты гидропереработки смеси ЖК в 
проточном реакторе являются УВ — линейные и 
изо-алканы, алкены и циклоалканы, а также кис-
лородсодержащие соединения — более короткие 
жирные кислоты, лактоны, сложные эфиры жирных 
кислот и спирты. 

ЗАКЛЮЧЕНИЕ

В данной работе была показана зависимость 
фракционного и компонентного состава получае-
мых жидких органических продуктов от парамет
ров (температуры, соотношения H2/ЖК и массовой 
скорости подачи сырья) процесса гидропереработ-
ки смеси жирных кислот в проточном реакторе на 
NiMo/ZSM-23 катализаторе. Показано, что измене-
ние этих параметров оказывает существенное воз-
действие на выход и состав жидких органических 
продуктов. Найдено, что при высоких значениях 
МСПС (8.4 ч–1) и T = 300°C и P = 2.5 МПа возмож-
но образование жирных спиртов и сложных эфиров 
жирных кислот C20–C45, а также лактонов C8–C35. 
Увеличение соотношения H2/ЖК способствует более 
глубокому протеканию процесса и росту соотноше-
ния количеств изо-алканов к нормальным алканам. 
Проведение же процесса при H2/ЖК = 4400 м3/м3, 
T = 300°C, P = 2.5 МПа и МСПС = 8.4 ч–1 приводит 
к образованию в основном дизельной фракции с 
соотношением изо-алканов к нормальным алканам, 
равным 3.6. Использование меньшей скорости пода-
чи сырья, равной 2.1 ч–1, при T = 300°C, P = 2.5 МПа 
и H2/ЖК = 2200 м3/м3 приводит к образованию в 
основном дизельной фракции с соотношением изо-
алканов к нормальным алканам, равным 8.6. Повы-
шение температуры процесса приводит к снижению 
выхода жидкой органической фазы, увеличению 
количества УВ С5–С8 и С9–С14 и росту соотноше-
ния изо-алканов к нормальным алканам. Оптималь-
ные условия гидропереработки смеси ЖК для по-
лучения дизельной фракции с высоким выходом 
изо-алканов следующие: T = 300°C, P = 2.5 МПа,  
H2/ЖК = 2200 м3/м3 и МСПС = 2.1 ч–1. 
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Таблица 5. Материальный баланс на 10-м 
(последнем) часу процесса при Р = 2.5 МПа,  

H2/ЖК = 2200 м3/м3, МСПС = 2.1 ч–1 и T = 300 °C

Компонент Выход, мас.%

Жидкий органический продукт:
«Бензин»
«Реактивное топливо»
«Дизель»
«Вакуумный газойль»
«Гудрон»

67.4
4.3
6.1
41.2
11.7
4.0

Вода 13.0
Газовая фаза

Метан
Этан
Пропан
Бутан

16.4
0.4
0.9
2.9
12.2

Массовый баланс 96.7
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