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ｇｅｎｅｏｕｓ ｃａｔａｌｙｓｔｓ ｉｎ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｈａｖｅ ｂｅｅｎ ｅｘｔｅｎ－
ｓｉｖｅｌｙ ｉｎｖｅｓｔｉｇａｔｅｄ ｉｎ ｔｈｅ ｌａｓｔ ｆｅｗ ｙｅａｒｓ．Ｓｅｖｅｒａｌ ｍｅｔａｌ ｏｘ－
ｉｄｅｓ ｈａｖｅ ｂｅｅｎ ｓｔｕｄｉｅｄ ｆｏｒ ｔｈｅ ｔｒａｎｓｅｓｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓ ｉｎ－
ｃｌｕｄｉｎｇ ａｌｋａｌｉ ｅａｒｔｈ ｍｅｔａｌ ｏｘｉｄｅｓ ｔｒａｎｓｉｔｉｏｎ ｍｅｔａｌ ｏｘｉｄｅｓ 
ｍｉｘｅｄ ｍｅｔａｌ ｏｘｉｄｅｓ ａｎｄ ｓｕｐｐｏｒｔｅｄ ｍｅｔａｌ ｏｘｉｄｅｓ ９ ．
 Ｉｎ ａｄｄｉｔｉｏｎ ｔｈｅ ｐｒｏｃｅｓｓ ｏｆ ｔｒａｎｓｅｓｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｉｓ ａｎｏｔｈｅｒ
ｆａｃｔｏｒ ｗｈｉｃｈ ｓｈｏｕｌｄ ｂｅ ｐａｉｄ ａｔｔｅｎｔｉｏｎ ｔｏ ｂｅｃａｕｓｅ ｉｔ ｉｍ－
ｐａｃｔｓ ｒｅｍａｒｋａｂｌｙ ｏｎ ｍａｔｅｒｉａｌ ａｎｄ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ．
Ｐｒｅｓｅｎｔｌｙ ｂａｔｃｈ ｒｅａｃｔｏｒｓ ａｒｅ ｅｍｐｌｏｙｅｄ ｉｎ ＦＡＭＥ ｐｒｏｄｕｃ－
ｔｉｏｎ ａｎｄ ｈａｖｅ ｂｅｃｏｍｅ ａ ｓｅｔ ｏｆ ｍａｔｕｒｅ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ．Ｈｏｗｅｖ－
ｅｒ ｔｈｅｒｅ ａｒｅ ｓｅｖｅｒａｌ ｄｉｓａｄｖａｎｔａｇｅｓ ｃｏｎｃｅｒｎｉｎｇ ｃｏｓｔｓ ｉｎ
ｔｈａｔ ｐｒｏｃｅｓｓ ａ ｌｏｎｇ ｒｅａｃｔｉｏｎ ｔｉｍｅ ｌａｒｇｅ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｐ－
ｔｉｏｎ ｐｏｏｒ ｍａｓｓ ｔｒａｎｓｆｅｒ ｌｏｗ ｃｏｎｖｅｒｓｉｏｎ ｄｉｆｆｉｃｕｌｔｙ ｉｎ
ｃｏｎｔｒｏｌ ａｎｄ ａ ｌａｃｋ ｏｆ ｃｏｎｔｉｎｕｏｕｓ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ １０ ．Ｉｎ ｏｒｄｅｒ
ｔｏ ｐｒｏｍｏｔｅ ｏｐｅｒａｔｉｏｎ ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ ｃｏｎｔｉｎｕｏｕｓ ｔｅｃｈｎｉｑｕｅ ｒｅ－
ｆｏｒｍｓ ａｎｄ ｉｎｎｏｖａｔｉｏｎｓ ａｒｅ ｒｅｑｕｉｒｅｄ．Ｔｈｅ ｍａｉｎ ｄｉｒｅｃｔｉｏｎｓ
ｍａｙ ｂｅ ａｓ ｆｏｌｌｏｗｓ １ Ｄｅｖｅｌｏｐｉｎｇ ｎｅｗ ｈｅｔｅｒｏｇｅｎｅｏｕｓ
ｃａｔａｌｙｓｔｓ ｅｘｔｅｎｄｉｎｇ ｔｈｅ ｌｉｆｅ ｏｆ ｃａｔａｌｙｓｔｓ ｆｉｎｄｉｎｇ ｎｅｗ ｃａｔ－
ａｌｙｓｔ ｒｅａｃｔｉｖａｔｉｏｎ ｍｅｔｈｏｄｓ ｄｅｃｒｅａｓｉｎｇ ｃｏｓｔｓ ａｎｄ ｐｒｅｖｅｎ－
ｔｉｎｇ ｅｎｖｉｒｏｎｍｅｎｔ ｐｏｌｌｕｔｉｏｎ ｓｉｍｕｌｔａｎｅｏｕｓｌｙ ２ Ａｐｐｌｙｉｎｇ
ｎｅｗ ｔｅｃｈｎｉｑｕｅｓ ｓｕｃｈ ａｓ ｃａｔａｌｙｓｉｓ ｃｏｕｐｌｅｄ ｗｉｔｈ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ 



ｄｅｃｒｅａｓｉｎｇ ｔｈｅ ａｌｃｏｈｏｌ ｔｏ ｏｉｌ ｒａｔｉｏ ｔｏ ｒｅｄｕｃｅ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎ－
ｓｕｍｐｔｉｏｎ ｉｎ ａｌｃｏｈｏｌ’ｓ ｒｅｃｙｃｌｉｎｇ ３ Ｉｎｖｅｓｔｉｇａｔｉｎｇ ｔｒａｎｓｅｓ－
ｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｒｅａｃｔｉｏｎｓ ｉｎ ｓｕｐｅｒ ｃｒｉｔｉｃａｌ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ ｏｒ ｏｔｈｅｒ
ｎｅｗ ＦＡＭＥ ｐｒｏｄｕｃｉｎｇ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ ｗｉｔｈ ｉｎｄｅｐｅｎｄｅｎｔ ｉｎｔｅｌ－
ｌｅｃｔｕａｌ ｐｒｏｐｅｒｔｙ ｒｉｇｈｔｓ １１ ．Ｖａｒｉｏｕｓ ｎｅｗ ｈｉｇｈ－ｅｆｆｉｃｉｅｎｃｙ ｒｅ－
ａｃｔｏｒｓ ａｒｅ ａｐｐｌｉｅｄ ｉｎ ｔｈｅ ＦＡＭＥ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ．Ｔｈｅ ｌａｂ ｓｃａｌｅ
ａｎｄ ｂｅｎｃｈ ｓｃａｌｅ １２ １４ ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔｓ ｗｅｒｅ ｃｏｎｄｕｃｔｅｄ ｗｅｌｌ ｉｎ
ｏｕｒ ｐｒｅｖｉｏｕｓ ｗｏｒｋ．Ｋｉｎｅｔｉｃ ａｎｄ ｍａｓｓ ｔｒａｎｓｆｅｒ ｍｏｄｅｌｓ ｈａｖｅ
ｂｅｅｎ ｅｓｔａｂｌｉｓｈｅｄ ａｎｄ ｔｈｅｙ ｃａｎ ｄｅｓｃｒｉｂｅ ｔｈｅ ｔｒａｎｓｅｓｔｅｒｉｆｉｃａ－
ｔｉｏｎ ｒｅａｃｔｉｏｎ ｗｅｌｌ．Ｉｎ ｏｒｄｅｒ ｔｏ ｐｒｅｄｉｃｔ ｈｏｗ ｔｈｅ ｃａｔａｌｙｓｔ 
ｆｉｘｅｄ－ｂｅｄ ａｎｄ ｔｈｅ ｍｏｄｅｌｓ ｐｅｒｆｏｒｍ ｏｎ ａｎ ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ｓｃａｌｅ
ａｆｔｅｒ ｂｅｉｎｇ ｍａｇｎｉｆｉｅｄ １ ０００ ｔｉｍｅｓ ｔｈｅ ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ｓｃａｌｅ
ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｏｆ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｗａｓ ｓｉｍｕｌａｔｅｄ．Ｉｎ ｔｈｉｓ ｓｙｓｔｅｍ 
ｓｏｌｉｄ ｂａｓｅ ＫＦ／Ｃａ－Ｍｇ－Ａｌ ｈｙｄｒｏｔａｌｃｉｔｅ １３ ｉｓ ｐｒｅｐａｒｅｄ ａｎｄ
ｕｓｅｄ ａｓ ｃａｔａｌｙｓｔ．Ｓｏｙｂｅａｎ ｏｉｌ ａｎｄ ｍｅｔｈａｎｏｌ ａｒｅ ｅｍｐｌｏｙｅｄ
ａｓ ｆｅｅｄｓｔｏｃｋ ｏｆ ｔｒａｎｓｅｓｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｔｏ ｃａｌｃｕｌａｔｅ ｅｎｅｒｇｙ ａｎｄ
ｍａｔｅｒｉａｌ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ｉｎ ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ｓｃａｌｅ ｏｆ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｐｒｏ－
ｄｕｃｉｎｇ．Ｂａｓｅｄ ｏｎ ｌａｂ ａｎｄ ｂｅｎｃｈ ｓｃａｌｅ ｔｈｉｓ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ
ｐｒｏｖｉｄｅｓ ｍｏｄｅｌ ｄａｔａ ｆｏｒ ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ｄｅｓｉｇｎ ｓｕｃｈ ａｓ ｓｅｐａｒａ－
ｔｉｎｇ ｐｒｏｃｅｄｕｒｅ ｓｅｌｅｃｔｉｏｎｓ ａｎｄ ｔｈｅ ｆｕｒｔｈｅｒ ｒｅｆｅｒｅｎｃｅｓ ｆｏｒ
ｅｑｕｉｐｍｅｎｔ ｓｉｚｅｓ ｃａｌｃｕｌａｔｉｏｎ．

１ Ｍｅｔｈｏｄｏｌｏｇｙ
１．１ Ｋｉｎｅｔｉｃ ｍｏｄｅｌ
1．1．1 Intrinsic－kinetic model
 Ａｎ ｉｎｔｒｉｎｓｉｃ－ｋｉｎｅｔｉｃ ｍｏｄｅｌ ｗａｓ ｄｅｖｅｌｏｐｅｄ ｂｙ Ｇａｏ ｅｔ
ａｌ １３ ．Ｂａｓｅｄ ｏｎ ｔｈｅ ｐｒｏｐｏｓｅｄ ａｓｓｕｍｐｔｉｏｎｓ ｔｈｅ ｒｅａｃｔｉｏｎ
ｃａｎ ｂｅ ｗｒｉｔｔｅｎ ａｓ

Ａ＋３Ｂ ３Ｃ＋Ｄ  １ 

 Ｔｈｉｓ ｅｑｕａｔｉｏｎ ｄｅｓｃｒｉｂｅｓ ｔｈｅ ｏｖｅｒａｌｌ ｒｅａｃｔｉｏｎ ｏｆ ｔｒｉｇｌｙｃｅｒ－
ｉｄｅ  Ａ ａｎｄ ｍｅｔｈａｎｏｌ  Ｂ ｔｏ ｆｏｒｍ ｔｈｒｅｅ ＦＡＭＥ  Ｃ ａｎｄ
ｇｌｙｃｅｒｏｌ  Ｄ ．Ｓｉｎｃｅ ｔｈｅ ｓｅｒｉｅｓ ｏｆ ａｓｓｕｍｐｔｉｏｎｓ ｏｕｒ ｗｏｒｋ
ｃｏｎｄｕｃｔｅｄ ｗｉｔｈ ｓｏｙｂｅａｎ ｏｉｌ ａｇｒｅｅｓ ｗｉｔｈ ｔｈｅ ｋｉｎｅｔｉｃ ｂａｓｅｄ
ｏｎ ｐａｌｍ ｏｉｌ ａｓ ａ ｒｅａｃｔａｎｔ．Ｔｈｅ ｋｉｎｅｔｉｃ ｅｑｕａｔｉｏｎ ｔｈｅｒｅ－
ｆｏｒｅ ｃａｎ ｂｅ ｗｒｉｔｔｅｎ ａｓ

ｒＡ ＝ｋ１ＣＡＣＢ －ｋ２ＣＣＣＤ ＝
  Ｃ２

Ａ０ ｋ１ １ －ｘ  ｍ－３ｘ －３ｋ２ｘ 
 ２ 

ｗｈｅｒｅ ｒＡ ｉｓ ｔｈｅ ｒｅａｃｔｉｏｎ ｒａｔｅ ｏｆ Ａ ｃｏｎｓｉｄｅｒｉｎｇ ｎｏ ｄｉｆｆｕｓｉｏｎ
ｅｆｆｅｃｔｓ ｋｍｏｌ／ ｋｇ・ ｓ） －１ ； ｋ１ ｉｓ ｔｈｅ ｒａｔｅ ｃｏｎｓｔａｎｔ ｏｆ ｐｏｓｉ－
ｔｉｖｅ ｒｅａｃｔｉｏｎ， ｍ６ ／（ｋｍｏｌ・ ｋｇ・ ｓ） －１； ｋ２ ｉｓ ｔｈｅ ｒａｔｅ ｃｏｎ－
ｓｔａｎｔ ｏｆ ｉｎｖｅｒｓｅ ｒｅａｃｔｉｏｎ， ｍ６ ／（ｋｍｏｌ・ ｋｇ・ ｓ） －１； Ｃｉ０ ｉｓ
ｔｈｅ ｉｎｉｔｉａｌ ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ ｉｎ ｔｈｅ ｂｕｌｋ ｆｌｕｉｄ ｏｆ ｃｏｍｐｏｎｅｎｔ ｉ，
ｋｍｏｌ／ｍ３ ； Ｃｉ ｉｓ ｔｈｅ ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ ｉｎ ｔｈｅ ｂｕｌｋ ｆｌｕｉｄ ｏｆ
ｃｏｍｐｏｎｅｎｔ ｉ， ｋｍｏｌ／ｍ３ ； ｍ ｉｓ ｔｈｅ ｍｏｌａｒ ｒａｔｉｏ ｏｆ ａｌｃｏｈｏｌ ｔｏ
ｏｉｌ ａｎｄ ｘ ｉｓ ｔｈｅ ｃｏｎｖｅｒｓｉｏｎ ｏｆ ｔｒａｎｓｅｓｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ．
 Ｐｒｅ－ｅｘｐｏｎｅｎｔｉａｌ ｆａｃｔｏｒｓ ｏｆ ｔｈｅ ｒｅｖｅｒｓｉｂｌｅ ｒｅａｃｔｉｏｎ ａｎｄ
ａｃｔｉｖａｔｉｏｎ ｅｎｅｒｇｙ ｗｅｒｅ ｃａｌｃｕｌａｔｅｄ ａｎｄ ｒｅｇｒｅｓｓｅｄ ｂｙ ｔｈｅ Ａｒ－
ｒｈｅｎｉｕｓ ｅｑｕａｔｉｏｎ．Ｒａｔｅ ｃｏｎｓｔａｎｔｓ ａｔ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｓ
ｏｆ ｂｏｔｈ ｐｏｓｉｔｉｖｅ ａｎｄ ｉｎｖｅｒｓｅ ｒｅａｃｔｉｏｎｓ ｗｅｒｅ ｃｏｍｐｕｔｅｄ ｂｙ
ｔｈｉｓ ｄａｔａ ｃｏｎｓｅｑｕｅｎｔｌｙ．
1．1．2 Macro－kinetic model
 Ｗｈｉｌｅ ｉｎｔｅｒｎａｌ ａｎｄ ｅｘｔｅｒｎａｌ ｄｉｆｆｕｓｉｏｎ ａｒｅ ｉｎｃｌｕｄｅｄ［１２］ ，

ｔｈｅ ｋｉｎｅｔｉｃ ｍｏｄｅｌ ｓｈｏｕｌｄ ｂｅ ｍｏｄｉｆｉｅｄ ａｓ

ｒｅｉ ＝
ｋ ＣｓＡＣｓＢ －

１
Ｋ
Ｋ３Ｃ

３ＣｓＤ

ＣｓＢ

１ ＋ＫＢＣｓＢ ＋ＫＤＣｓＤ
（３）

ｗｈｅｒｅ ｒｅｉ ｉｓ ｔｈｅ ｒｅａｃｔｉｏｎ ｒａｔｅ ｉｎｃｌｕｄｉｎｇ ｂｏｔｈ ｅｘｔｅｒｎａｌ ａｎｄ
ｉｎｔｅｒｎａｌ ｄｉｆｆｕｓｉｏｎ ｅｆｆｅｃｔｓ， ｋｍｏｌ／（ｋｇ・ ｓ） －１； ｋ ｉｓ ｔｈｅ ｒａｔｅ
ｃｏｎｓｔａｎｔ ｏｆ ｔｒａｎｓｅｓｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｒｅａｃｔｉｏｎ， ｍ６ ／（ｋｍｏｌ・ ｋｇ・
ｓ） －１； Ｃｓｉ ｉｓ ｔｈｅ ｃｏｎｃｅｎｔｒａｔｉｏｎ ａｔ ｔｈｅ ｅｘｔｅｒｎａｌ ｓｕｒｆａｃｅ ｏｆ
ｃａｔａｌｙｓｔ ｏｆ ｃｏｍｐｏｎｅｎｔ ｉ， ｋｍｏｌ／ｍ３ ； Ｋ ｉｓ ｔｈｅ ｒｅａｃｔｉｏｎ
ｅｑｕｉｌｉｂｒｉｕｍ ｃｏｎｓｔａｎｔ ａｎｄ Ｋｉ ｉｓ ｔｈｅ ａｄｓｏｒｐｔｉｏｎ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉｕｍ
ｃｏｎｓｔａｎｔ ｏｆ ｃｏｍｐｏｎｅｎｔ ｉ， ｍ３ ／ｋｍｏｌ．
 Ｉｎ ｐｒｅｖｉｏｕｓ ｗｏｒｋ， ｔｈｉｓ ｍｏｄｅｌ ａｇｒｅｅｄ ｗｅｌｌ ｗｉｔｈ ｔｒａｎｓｅｓ－
ｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｖｉａ ａ ｓｏｌｉｄ ｂａｓｅ ｃａｔａｌｙｓｔ ｉｎ ａ ｆｉｘｅｄ－ｂｅｄ， ｗｉｔｈ
ｗｈｉｃｈ ９５％ ｃｏｎｖｅｒｓｉｏｎ ｃａｎ ｂｅ ａｃｈｉｅｖｅｄ ａｔ ｔｈｅ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ
６５ ℃， ｔｈｅ ｒｅｃｏｍｍｅｎｄｅｄ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎ ｉｎ ｔｈｅ ｌｉｔｅｒａｔｕｒｅ．Ｏｕｒ
ｗｏｒｋ ｗａｓ ｃａｒｒｉｅｄ ｏｕｔ ｏｎ ｔｈｅ ｂａｓｉｓ ｏｆ ｔｈｅｓｅ ｋｉｎｅｔｉｃ ｍｏｄｅｌｓ
ｆｏｒ ｌａｂ ａｎｄ ｂｅｎｃｈ ｓｃａｌｅｓ．

１．２ Ｒｅａｃｔｏｒ ｍｏｄｅｌ ｏｆ ｆｉｘｅｄ－ｂｅｄ

 Ｂｅｓｉｄｅｓ ｔｈｅ ｋｉｎｅｔｉｃ ｍｏｄｅｌｓ， ｔｈｅ ｒｅａｃｔｏｒ ｍｏｄｅｌ ａｌｓｏ ｃｏｎ－
ｔｒｉｂｕｔｅｓ ｔｏ ｔｈｅ ｖｅｒａｃｉｔｙ ｏｆ ｔｈｉｓ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ．Ｘｉａｏ ｅｔ ａｌ．［１２］

ｐｕｔ ａ ｏｎｅ－ｄｉｍｅｎｓｉｏｎａｌ ｈｅｔｅｒｏｇｅｎｅｏｕｓ ｍｏｄｅｌ ｏｆ ａ ｆｉｘｅｄ－ｂｅｄ
ａｓ

ｄｘ
ｄＬ＝

ηｒｅρｂ

ｕ１Ｃｂ１０
（４）

ｗｈｅｒｅ ｘ ｉｓ ｔｈｅ ｃｏｎｖｅｒｓｉｏｎ ｏｆ ｔｒａｎｓｅｓｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ； Ｌ ｉｓ ｔｈｅ
ｈｅｉｇｈｔ ｏｆ ｃａｔａｌｙｓｔ ｐａｃｋｅｄ ｉｎ ｔｈｅ ｆｉｘｅｄ ｂｅｄ ｒｅａｃｔｏｒ， ｍ； ｒｅ ｉｓ
ｔｈｅ ｒｅａｃｔｉｏｎ ｒａｔｅ ｉｎｃｌｕｄｉｎｇ ｅｘｔｅｒｎａｌ ｄｉｆｆｕｓｉｏｎ ｅｆｆｅｃｔｓ，
ｋｍｏｌ／（ｋｇ・ ｓ） －１； ｕ１ ｉｓ ｔｈｅ ｌｉｑｕｉｄ ｍｉｘｔｕｒｅ ｖｅｌｏｃｉｔｙ， ｍ／ｓ；
ηｉｓ ｔｈｅ ｉｎｔｅｒｎａｌ ｄｉｆｆｕｓｉｏｎ ｅｆｆｅｃｔｉｖｅｎｅｓｓ ｆａｃｔｏｒ； ρｂ ｉｓ ｔｈｅ
ｐａｃｋｅｄ ｄｅｎｓｉｔｙ ｏｆ ｆｉｘｅｄ ｂｅｄ ｒｅａｃｔｏｒ， ｋｇ／ｍ．
 Ｉｍｐａｃｔｓ ｓｕｃｈ ａｓ ｌｉｑｕｉｄ ｈｏｕｒｌｙ ｓｐａｃｅ ｖｅｌｏｃｉｔｙ（ＬＨＳＶ），
ｈ －１， ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ， ａｎｄ ｔｈｅ ｍｏｌａｒ ｒａｔｉｏ ｏｆ ｍｅｔｈａｎｏｌ－ｔｏ－ｏｉｌ
ｏｎ ｔｒａｎｓｅｓｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｃｏｎｖｅｒｓｉｏｎ ａｒｅ ｉｌｌｕｓｔｒａｔｅｄ．Ｔｈｅ ｃｏｍ－
ｐｕｔｅｄ ｒｅｓｕｌｔ ｏｆ ｔｈｉｓ ｍｏｄｅｌ ｓｕｇｇｅｓｔｓ ｔｈａｔ ｔｈｅ ｃｏｎｖｅｒｓｉｏｎ
ｒｅａｃｈｅｓ ９５％ ｕｎｄｅｒ ｔｈｅ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ ＬＨＳＶ ｏｆ ０．７６ ｔｏ ０．２５
ｈ －１， ｔｈｅ ｍｏｌａｒ ｒａｔｉｏ ｏｆ ｍｅｔｈａｎｏｌ－ｔｏ－ｏｉｌ ｏｆ ９．１６ ｔｏ １３．７，
ａｎｄ ｔｈｅ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ ｏｆ ３３８ ｔｏ ３４７ Ｋ， ｗｈｉｃｈ ａｇｒｅｅｓ ｗｉｔｈ
ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌ ｄａｔａ．

１．３ Ｐｕｒｅ ｃｏｍｐｏｎｅｎｔｓ ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ

 Ｓｏｙｂｅａｎ ｏｉｌ ｃａｎ ｂｅ ｄｅｆｉｎｅｄ ａｓ Ｃ５７Ｈ１０４Ｏ６．Ｉｔ ｐｅｒｆｏｒｍｓ
ａｐｐｒｏｐｒｉａｔｅｌｙ ｉｎ ｐｒｅｓｅｎｔｉｎｇ ｍｏｓｔ ｐｒｏｐｅｒｔｉｅｓ ｏｆ ｓｏｙｂｅａｎ
ｏｉｌ．Ｔｈｅ ｍｏｌｅｃｕｌｅ ｆｏｒｍａｔ ｏｆ ＦＡＭＥ ｉｓ ｐｒｅｓｅｎｔｅｄ ａｓ Ｃ１９Ｈ３６

Ｏ２ ， ａ ｐｒｏｄｕｃｔ ｖｉａ ｔｒａｎｓｅｓｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｏｆ ｓｏｙｂｅａｎ ｏｉｌ ａｎｄ
ｍｅｔｈａｎｏｌ．Ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ｏｆ ｐｕｒｅ ｃｏｍｐｏｎｅｎｔｓ ｃｏｍｅ ｆｒｏｍ ｔｈｅ
ｃｈｅｍｉｃａｌ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ｓｏｆｔｗａｒｅ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ ａｎｄ ｃａｎ ｒｅｐｒｅ－
ｓｅｎｔ ｍｏｓｔ ｐｒｏｐｅｒｔｉｅｓ ｏｆ ｒｅａｃｔａｎｔｓ ａｎｄ ｐｒｏｄｕｃｔｓ， ｅｘｃｅｐｔ ｆｏｒ
ＦＡＭＥ［１５］．

ｌｏｇＰ＝９．０５４ ４ －２ ０１５．１６
Ｔ－１３０．５８ （５）

１８３ Ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ｏｆ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｖｉａ ｓｏｌｉｄ ｂａｓｅ ｃａｔａｌｙｓｔ ｉｎ ａ ｆｉｘｅｄ－ｂｅｄ ｒｅａｃｔｏｒ



ｗｈｅｒｅ Ｐ ｉｓ ｔｈｅ ｐｒｅｓｓｕｒｅ， Ｐａ； ａｎｄ Ｔ ｉｓ ｔｈｅ ａｂｓｏｌｕｔｅ ｔｅｍｐｅｒ－
ａｔｕｒｅ， Ｋ．
 Ｔｈｅ Ａｎｔｏｉｎｅ ｅｑｕａｔｉｏｎ （５） ｉｓ ｕｓｅｄ ｔｏ ｐｒｅｓｅｎｔ ｂｏｉｌｉｎｇ
ｐｏｉｎｔｓ ｏｆ ＦＡＭＥ ｕｎｄｅｒ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｐｒｅｓｓｕｒｅｓ．Ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ｏｆ
ｔｈｅ Ａｎｔｏｉｎｅ ｅｑｕａｔｉｏｎ ａｒｅ ｒｅｇｒｅｓｓｅｄ ｆｒｏｍ ｔｈｅ ｅｑｕａｔｉｏｎ ａｎｄ
ｔｈｅ ｆｒａｃｔｉｏｎ ｄａｔａ ｏｆ １４ ｃｏｍｐｏｓｉｔｉｏｎｓ ｉｎ ｓｏｙｂｅａｎ ｏｉｌ．Ｗｉｔｈ
ｔｈｉｓ ｅｑｕａｔｉｏｎ， ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ ａｎｄ ｒｅｓｕｌｔｓ ｏｆ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｉｎ ｔｈｅ
ｆｏｌｌｏｗｉｎｇ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ ａｒｅ ｄｅｔｅｒｍｉｎｅｄ ａｎｄ ｏｂｔａｉｎｅｄ ｅｘａｃｔｌｙ．

１．４ Ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ｏｆ Ｔｅｒｎａｒｙ ｍｉｘｔｕｒｅ

 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ ｈａｓ ａｌｍｏｓｔ ａｌｌ ｔｈｅ ｐｒｏｐｅｒｔｙ ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ｏｆ
ｃｏｍｍｏｎ ｃｈｅｍｉｃａｌｓ， ｂｕｔ ｓｔｉｌｌ ｌａｃｋｓ ｓｏｍｅ ｄａｔａ ｆｒｏｍ ｃｅｒｔａｉｎ
ｃｈｅｍｉｃａｌｓ．Ｔｈｅ ｐｒｏｄｕｃｔｓ ｉｎ ｔｈｉｓ ｐｒｏｃｅｓｓ ａｒｅ ＦＡＭＥ ａｎｄ
ｇｌｙｃｅｒｏｌ， ｍｉｘｅｄ ｗｉｔｈ ｅｘｃｅｓｓ ｍｅｔｈａｎｏｌ．Ｔｈｕｓ ｒｅｇｒｅｓｓｉｎｇ
ｔｈｅ ｌｉｑｕｉｄ－ｌｉｑｕｉｄ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉｕｍ （ＬＬＥ） ｉｓ ｎｅｅｄｅｄ．Ｔｈｅ ＬＬＥ
ｄａｔａ ｏｆ ＦＡＭＥ， ｍｅｔｈａｎｏｌ ａｎｄ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ａｒｅ ｆｒｏｍ Ｒｅｆ．
［１６］ ａｎｄ ｒｅｇｒｅｓｓｅｄ ｂｙ ｔｈｅ ＮＲＴＬ （ｎｏｎ－ｒａｎｄｏｍ－ｔｗｏ－ｌｉｑ－
ｕｉｄ） ｍｏｄｅｌ ｗｉｔｈ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ．Ｉｔ ｉｓ ｅｓｓｅｎｔｉａｌ ｔｏ ｏｂｔａｉｎ ｉｎ－
ｆｏｒｍａｔｉｏｎ ｏｆ ｔｈｅ ｐｈａｓｅ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉｕｍ ｏｆ ｔｈｅ ｒｅａｃｔｉｖｅ ｍｉｘｔｕｒｅ
ｔｏ ｅｘｐｌｏｒｅ ｐｏｓｓｉｂｌｅ ｏｐｅｒａｔｉｏｎ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ ｆｏｒ ｔｈｅ ｒｅａｃｔｏｒ
ａｎｄ ｔｈｅ ｄｏｗｎｓｔｒｅａｍ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ．

１．５ Ｆｌｏｗｓｈｅｅｔ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ

 Ａｃｃｏｒｄｉｎｇ ｔｏ ｓｅｃｔｉｏｎ １．１ ａｎｄ １．２， ｔｈｅ ｐｒｅｈｅａｔｅｒｓ ｗｅｒｅ
ｓｅｔ ａｔ ６５ ℃， ａｎｄ ｔｈｅ ｆｏｌｌｏｗｉｎｇ ｒｅａｃｔｉｏｎ ｃｏｎｄｕｃｔｅｄ ａｔ ｓｕｃｈ
ａ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ ｔｈａｔ ｃａｎ ｇｕａｒａｎｔｅｅ ｔｈｅ ｃｏｎｖｅｒｓｉｏｎ ｏｆ ９５％．
Ｇｌｙｃｅｒｏｌ， ｔｈｅ ｂｙ－ｐｒｏｄｕｃｔ， ｄｉｓｓｏｌｖｅｓ ｐａｒｔｉａｌｌｙ ｉｎ ｍｅｔｈａｎｏｌ
ｗｈｉｌｅ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｅｘｉｓｔｓ［１７］．Ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｗｏｕｌｄ ｂｅ ｍｉｓｃｉｂｌｅ

ｗｉｔｈ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ｗｈｉｌｅ ｗｉｔｈ ｍｅｔｈａｎｏｌ， ｖａｐｏｒｉｚｅｄ ｔｏ ｓｏｍｅ ｄｅ－
ｇｒｅｅ．Ｔｈｅｒｅｆｏｒｅ， ｔｈｉｓ ｗｏｒｋ ｉｎｖｅｓｔｉｇａｔｅｓ ｔｗｏ ｐｒｏｃｅｄｕｒｅｓ ｏｎ
ｔｈｅ ｍｅａｓｕｒｅｓ ｏｆ ｄｅａｌｉｎｇ ｗｉｔｈ ｍｅｔｈａｎｏｌ ａｎｄ ｐｒｏｄｕｃｔｓ．Ｔｗｏ
ｆｌｏｗｓｈｅｅｔｓ， ｄｅｐｉｃｔｅｄ ｉｎ Ｆｉｇ．１， ａｒｅ ｄｒａｗｎ ｔｏ ｃｏｍｐａｒｅ ｅｎ－
ｅｒｇｙ ａｎｄ ｍａｔｅｒｉａｌ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ｗｉｔｈ ｔｈｅ ｏｔｈｅｒ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ．
Ｉｎ ｔｈｅ ｆｉｒｓｔ ｓｅｖｅｒａｌ ｓｔｅｐｓ， ｔｈｅ ｔｗｏ ｆｌｏｗｓｈｅｅｔｓ ａｒｅ ｔｈｅ
ｓａｍｅ： ｓｏｙｂｅａｎ ｏｉｌ ａｎｄ ｍｅｔｈａｎｏｌ ａｒｅ ｐｕｍｐｅｄ ｉｎｔｏ ｔｗｏ ｐｒｅ－
ｈｅａｔｅｒｓ， ｒｅｓｐｅｃｔｉｖｅｌｙ．Ｔｈｅ ｒｅａｃｔａｎｔｓ ｗｅｒｅ ｈｅａｔｅｄ ｂｙ ｔｈｅ
ｐｒｅｈｅａｔｅｒｓ ａｎｄ ｔｈｅｎ ｐｕｍｐｅｄ ｉｎｔｏ ｔｈｅ ｆｉｘｅｄ－ｂｅｄ， ｉｎ ｗｈｉｃｈ
ｔｈｅ ｓｏｌｉｄ ｂａｓｅ ＫＦ／Ｃａ－Ｍｇ－Ａｌ ｈｙｄｒｏｔａｌｃｉｔｅ ｃａｔａｌｙｓｔ ｗａｓ
ｐａｃｋｅｄ ｔｏ ｐｏｗｅｒ ｔｈｅ ｔｒａｎｓｅｓｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ．Ａｆｔｅｒ ｔｈｅ ｒｅａｃ－
ｔｉｏｎ， ＦＡＭＥ， ｔｈｅ ｂｙ－ｐｒｏｄｕｃｔ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ａｎｄ ｕｎｒｅａｃｔｅｄ
ｍｅｔｈａｎｏｌ， ｗｅｒｅ ｄｅａｌｔ ｗｉｔｈ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔｌｙ ｉｎ ｔｈｅ ｔｗｏ ｆｌｏｗ
ｓｈｅｅｔｓ．
 Ｆｌｏｗｓｈｅｅｔ １ （ＦＳ１） ｓｅｐａｒａｔｅｄ ＦＡＭＥ ａｎｄ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ｉｎ ａ
２５ ℃ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ ｄｅｃａｎｔｅｒ Ｖ－１０１， ｉｎ ｗｈｉｃｈ， ｔｗｏ ｌｉｑｕｉｄ
ｐｈａｓｅｓ ｗｅｒｅ ｆｏｒｍｅｄ： ａ ｇｌｙｃｅｒｏｌ－ｒｉｃｈ ｐｈａｓｅ ｏｎ ｔｈｅ ｌｏｗｅｒ
ｌａｙｅｒ ａｎｄ ａ ＦＡＭＥ－ｒｉｃｈ ｐｈａｓｅ ｏｎ ｔｈｅ ｕｐｐｅｒ ｌａｙｅｒ．Ｔｈｅ ｔｗｏ
ｐｈａｓｅｓ ｗｅｒｅ ｄｅｌｉｖｅｒｅｄ ｔｏ ｃｏｌｕｍｎ Ｔ－１０１ ａｎｄ Ｔ－１０３ ｔｏ ｒｅ－
ｃｏｖｅｒ ｍｅｔｈａｎｏｌ， ｒｅｓｐｅｃｔｉｖｅｌｙ．Ｍｅｔｈａｎｏｌ ｍａｓｓ ｆｒａｃｔｉｏｎ ｏｆ
ｅａｃｈ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｅｄ ｖａｐｏｒ ｗａｓ ｎｅａｒ １００％ ｗｈｉｌｅ ｔｈｅ ｓｔａｇｅｓ ａｎｄ
ｒｅｆｌｕｘ ｒａｔｉｏ ｗｅｒｅ ４ ａｎｄ １．Ｏｕｔ ｏｆ ｃｏｌｕｍｎ Ｔ－１０１， ｔｈｅ
ＦＡＭＥ－ｒｉｃｈ ｐｈａｓｅ ｗａｓ ｓｅｎｔ ｔｏ Ｔ－１０２ ｆｏｒ ｆｕｒｔｈｅｒ ｐｕｒｉｆｉｃａ－
ｔｉｏｎ， ｏｆ ｗｈｉｃｈ ２０ ｓｔａｇｅｓ ａｎｄ ｒｅｆｌｕｘ ｒａｔｉｏ ｏｆ ４ ｗｅｒｅ ｓｅｔ ｔｏ
ｏｂｔａｉｎ ９９．８％ ｍａｓｓ ｆｒａｃｔｉｏｎ ｏｆ ＦＡＭＥ．Ｔｈｅ ｒａｗ ｇｌｙｃｅｒｏｌ
ｏｂｔａｉｎｅｄ ｉｎ ｃｏｌｕｍｎ Ｔ－１０３ ｗａｓ ｓｅｎｔ ｔｏ Ｔ－１０４ ｆｏｒ ｆｕｒｔｈｅｒ
ｐｕｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ．

（ａ）

（ｂ）
Ｆｉｇ．１ Ｔｗｏ ｆｌｏｗｓｈｅｅｔｓ ｏｆ ＦＡＭＥ ｐｒｏｄｕｃｉｎｇ ｐｒｏｃｅｓｓ．（ ａ） Ｆｌｏｗｓｈｅｅｔ １； （ｂ） Ｆｌｏｗｓｈｅｅｔ ２

２８３ Ｌｉ Ｈａｏｙａｎｇ Ｐａｎ Ｘｉａｏｍｅｉ Ｘｉａｏ Ｙａｎｇ Ｘｉａｏ Ｇｕｏｍｉｎ ａｎｄ Ｈｕａｎｇ Ｊｉｎｊｉｎ 



 Ｏｎ ｔｈｅ ｃｏｎｔｒａｒｙ， ｆｌｏｗｓｈｅｅｔ ２ （ＦＳ２） ｒｅｃｏｖｅｒｅｄ ｍｅｔｈａ－
ｎｏｌ ｆｒｏｍ ｔｈｅ ｃｒｕｄｅ ＦＡＭＥ ｍｉｘｅｄ ｗｉｔｈ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ｉｎ ｔｈｅ ｃｏｌ－
ｕｍｎ Ｔ－１０１ ｆｉｒｓｔ ａｎｄ ｔｈｅｎ ｓｅｐａｒａｔｅｄ ｔｈｅ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ａｎｄ
ＦＡＭＥ ｉｎ ｔｈｅ ｄｅｃａｎｔｅｒ Ｖ－１０２．Ｌｉｔｔｌｅ ｓｔａｇｅｓ （ｆｉｖｅ ｔｈｅｏｒｅｔｉ－
ｃａｌ ｓｔａｇｅｓ） ａｎｄ ｌｏｗ ｒｅｆｌｕｘ ｒａｔｉｏ （ｒｅｆｌｕｘ ｒａｔｉｏ ＝１） ｗｅｒｅ ｅ－
ｎｏｕｇｈ ｔｏ ａｃｈｉｅｖｅ ｔｈｅ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｐｕｒｐｏｓｅ ｓｉｎｃｅ ｔｈｅ ｂｏｉｌｉｎｇ
ｐｏｉｎｔ ｏｆ ｍｅｔｈａｎｏｌ ｉｓ ｍｕｃｈ ｌｏｗｅｒ ｔｈａｎ ｔｈｏｓｅ ｏｆ ｔｈｅ ｏｔｈｅｒ
ｃｏｍｐｏｎｅｎｔｓ．Ｓｉｍｉｌａｒ ｔｏ ＦＳ１， ｔｈｅ ｐｈａｓｅ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｗａｓ
ｃｏｎｄｕｃｔｅｄ ａｔ ２５ ℃［１８］ ｔｏ ｓａｔｉｓｆｙ ｔｈｅ ｒｅｑｕｉｒｅｍｅｎｔ ｏｆ ｔｈｅ
ｍａｘｉｍｕｍ ｔｒｉｇｌｙｃｅｒｉｄｅ ｃｏｎｔｅｎｔ ｉｎ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ （≤０．２ ％，
ｍａｓｓ ｆｒａｃｔｉｏｎ） ｓｐｅｃｉｆｉｅｄ ｉｎ ＥＮ １４２１４．Ｔｈｅ ｂｙ－ｐｒｏｄｕｃｔ
ｇｌｙｃｅｒｏｌ ｗａｓ ｐｕｒｉｆｉｅｄ ｉｎ ｃｏｌｕｍｎ Ｔ－１０２．
 Ｔｒａｄｉｔｉｏｎａｌｌｙ， ｉｎｃｒｅａｓｉｎｇ ｓｔａｇｅ ｎｕｍｂｅｒｓ ｃａｎ ｅｌｅｖａｔｅ ｔｈｅ
ｐｕｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｏｆ ＦＡＭＥ ａｎｄ ｇｌｙｃｅｒｏｌ．２０ ｓｔａｇｅｓ ｗｅｒｅ ｓｅｔ ｉｎ
ｃｏｌｕｍｎ Ｔ－１０２ ｏｆ ＦＳ１ ｔｏ ｐｕｒｉｆｙ ＦＡＭＥ．Ｐｒｅｓｓｕｒｅ ｗａｓ ａｓ
ｌｏｗ ａｓ ２ ｋＰａ ｔｏ ａｖｏｉｄ ｍｅｔｈｙｌ ｅｓｔｅｒ ｔｈｅｒｍａｌ ｄｅｃｏｍｐｏｓｉ－
ｔｉｏｎ．Ｓｔａｇｅ ｎｕｍｂｅｒ ａｎｄ ｒｅｆｌｕｘ ｒａｔｉｏ ｗｅｒｅ ｃｒｕｃｉａｌ ｆａｃｔｏｒｓ
ａｆｆｅｃｔｉｎｇ ｅｎｅｒｇｙ ａｎｄ ｍａｓｓ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ．Ｔ－１０４ ｏｆ ＦＳ１
ａｎｄ Ｔ－１０２ ｏｆ ＦＳ２ ｗｅｒｅ ｅｍｐｌｏｙｅｄ ｔｏ ｐｕｒｉｆｙ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ｗｉｔｈ
１８ ａｎｄ １４ ｓｔａｇｅｓ ｒｅｓｐｅｃｔｉｖｅｌｙ ａｎｄ ｔｈｅ ｒｅｆｌｕｘ ｒａｔｉｏ ｏｆ ４ ｆｏｒ
ｂｏｔｈ．Ｕｎｄｅｒ ｓｕｃｈ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ， ｔｈｅ ｍａｓｓ ｆｒａｃｔｉｏｎ ｏｆ ＦＡＭＥ
ｒｅａｃｈｅｄ ０．９９８ ｉｎ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｐｕｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ａｎｄ ｇｌｙｃｅｒｏｌ
ｒｅａｃｈｅｄ ０．９９９６ ｉｎ ｂｏｔｈ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ｐｕｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｃｏｌｕｍｎｓ．

２ Ｒｅｓｕｌｔｓ ａｎｄ Ｄｉｓｃｕｓｓｉｏｎ
２．１ Ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ｏｆ ｐｕｒｅ ｃｏｍｐｏｎｅｎｔｓ

 Ｓｏｍｅ ＦＡＭＥ ｒｅｇｒｅｓｓｅｄ ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ａｒｅ ｌｉｓｔｅｄ ｉｎ Ｔａｂ．１，
ａｎｄ ｃｏｍｐａｒｅｄ ｗｉｔｈ ｔｈｅ ｄａｔａ ｒｅｇｒｅｓｓｅｄ ｂｙ ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ｃｉｔｅｄ
ｉｎ Ｒｅｆ．［１５］．Ｔｈｅ ａｂｓｏｌｕｔｅ ｅｒｒｏｒｓ ｏｆ ｔｈｅ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ ｂｅ－
ｔｗｅｅｎ ｔｈｅ ｔｗｏ ｃｌａｓｓｅｓ ｗｅｒｅ ｂｅｌｏｗ ５ ℃ ｅｘｃｅｐｔ ｉｎ ｔｈｅ ｓｉｔｕａ－
ｔｉｏｎ ｏｆ ｔｈｅ ｐｒｅｓｓｕｒｅ ｏｆ １３．３３２ ｋＰａ．Ｔｈｅｒｅｆｏｒｅ， ｔｈｅ Ａｎ－
ｔｏｉｎｅ ｅｑｕａｔｉｏｎ ｗｉｔｈ ｔｈｅ ｒｅｇｒｅｓｓｅｄ ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ｗａｓ ａｐｐｒｏ－
ｐｒｉａｔｅ ｔｏ ｐｒｅｓｅｎｔ ｔｈｅ ｒｅａｌ ｂｏｉｌｉｎｇ ｐｏｉｎｔｓ， ａｎｄ ｔｈｕｓ ｄａｔａ ｏｂ－
ｔａｉｎｅｄ ｉｎ ｔｈｅ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ ｏｆ ｓｅｐａｒａｔｉｎｇ ｍｅｔｈａｎｏｌ， ＦＡＭＥ
ａｎｄ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ｉｓ ｃｒｅｄｉｂｌｅ．

Ｔａｂ．１ Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｏｆ ｂｏｉｌｉｎｇ ｐｏｉｎｔｓ ａｔ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｐｒｅｓｓｕｒｅｓ

Ｐ／ｋＰａ
Ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ／℃

Ｒｅｆ．［１５］ Ｔｈｉｓ ｗｏｒｋ Ａｂｓｏｌｕｔｅ ｅｒｒｏｒｓ
Ｒｅｌａｔｉｖｅ ｅｒｒｏｒ

１０１ ＰＰ．３２５ ３５５   ．９１９ ３５５   ．４４８ ０ 谮谮．４７１ ０   ．００１ ３

９３ ＜＜．３２６ ３５１   ．５６３ ３５１   ．４１６ ０ 谮谮．１４７ ０   ．０００ ４

８６ ＜＜．６６０ ３４７   ．７０３ ３４７   ．８３９ －０ 鬃鬃．１３６ ０   ．０００ ４

７９ ＜＜．９９３ ３４３   ．６０２ ３４４   ．０３５ －０ 鬃鬃．４３４ ０   ．００１ ３

７３ ＜＜．３２７ ３３９   ．２２１ ３３９   ．９６８ －０ 鬃鬃．７４７ ０   ．００２ ２

６６ ＜＜．６６１ ３３４   ．５１３ ３３５   ．５９３ －１ 鬃鬃．０７９ ０   ．００３ ２

５９ ＜＜．９９５ ３２９   ．４１７ ３３０   ．８５０ －１ 鬃鬃．４３３ ０   ．００４ ３

５３ ＜＜．３２９ ３２３   ．８４９ ３２５   ．６６１ －１ 鬃鬃．８１２ ０   ．００５ ６

４６ ＜＜．６６３ ３１７   ．６９８ ３１９   ．９１９ －２ 鬃鬃．２２２ ０   ．００７ ０

３９ ＜＜．９９７ ３１０   ．８００ ３１３   ．４６９ －２ 鬃鬃．６６９ ０   ．００８ ６

３３ ＜＜．３３１ ３０２   ．９１１ ３０６   ．０７５ －３ 鬃鬃．１６５ ０   ．０１０ ４

２６ ＜＜．６６４ ２９３   ．６３４ ２９７   ．３５６ －３ 鬃鬃．７２３ ０   ．０１２ ７

１９ ＜＜．９９８ ２８２   ．２５０ ２８６   ．６１９ －４ 鬃鬃．３６９ ０   ．０１５ ５

１３ ＜＜．３３２ ２６７   ．２２３ ２７２   ．３７０ －５ 鬃鬃．１４６ ０   ．０１９ ３

２．２ Ｐｈａｓｅ ｅｑｕｉｌｉｂｒｉｕｍ ｄａｔａ

 Ｔｈｅ ＮＲＴＬ ｍｏｄｅｌ ｉｓ ｓｕｉｔａｂｌｅ ｆｏｒ ｃｈａｒａｃｔｅｒｉｚｉｎｇ ｔｈｅ ＬＬＥ
ｄａｔａ ａｓ ｉｔ ｓｈｏｗｓ ａｎ ｉｄｅａｌ ｐｅｒｆｏｒｍａｎｃｅ ｉｎ ｐｒｅｄｉｃｔｉｎｇ ｒｅ－
ｇｒｅｓｓｅｄ ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ａｔ ａｌｌ ｇｌｏｂａｌ ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅｓ［１７］．Ｔｈｉｓ
ｍｏｄｅｌ ｎｏｔ ｏｎｌｙ ｃａｎ ｃｏｍｐｕｔｅ ｔｈｅ ＶＬＥ ｓｙｓｔｅｍ ｂｕｔ ａｌｓｏ
ｓｕｉｔｓ ＬＬＥ ｂｉｎａｒｙ ａｃｔｉｖｉｔｙ ｃｏｅｆｆｉｃｉｅｎｔ ｃａｌｃｕｌａｔｉｏｎ．Ｂａｓｅｄ ｏｎ
ｔｈｅｓｅ ｃｏｎｓｉｄｅｒａｔｉｏｎｓ， ｔｈｉｓ ｍｏｄｅｌ ｉｓ ａｐｐｌｉｅｄ ｔｏ ｔｈｅ ｐａｒｔｉａｌ
ｍｉｓｃｉｂｌｅ ｓｙｓｔｅｍ．［１９］．
 Ａｓ ｉｌｌｕｓｔｒａｔｅｄ ｉｎ Ｔａｂ．２， ｃｉｊ’ｓ ａｒｅ ０．３， ｂｅｔｗｅｅｎ ０．２ ａｎｄ
０．４７， ｓｕｉｔａｂｌｅ ｆｏｒ ｄｅｓｃｒｉｂｉｎｇ ｔｈｅ ｎｏｎ－ａｓｓｏｃｉａｔｅｄ ｌｉｑｕｉｄ
ｓｕｃｈ ａｓ ｔｈｅ ＦＡＭＥ－ｍｅｔｈａｎｏｌ－ｇｌｙｃｅｒｏｌ ｓｙｓｔｅｍ［２０］．Ｔｈｅ
Ｔｅｒｎａｒｙ ｐｈａｓｅ ｍａｐ ａｔ ２５ ℃ ｒｅｇｒｅｓｓｅｄ ｂｙ ｔｈｅ ＮＲＴＬ ｍｏｄ－
ｅｌ ｗｉｔｈ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ ｉｓ ｓｈｏｗｎ ｉｎ Ｆｉｇ．２．

Ｔａｂ．２ Ｔｈｅ ｒｅｇｒｅｓｓｅｄ ｂｉｎａｒｙ ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ｏｆ ＮＲＴＬ ｍｏｄｅｌ
Ｃｏｍｐｏｎｅｎｔ

ｉ ｊ
ａｉｊ ａｊｉ ｂｉｊ ｂｊｉ ｃｉｊ

ＣＨ４Ｏ Ｇｌｙｃｅｒｏｌ ０ Ｊ０  ２２５ ＢＢ．１６１ －１ ３７０   ．２７０ ０   ．３
Ｃ１９Ｈ３６Ｏ２  Ｃ５７Ｈ１０４Ｏ６ 排０ Ｊ０  －５１０ ？？．５９１ ７５６   ．９７５ ０   ．３
Ｃ１９Ｈ３６Ｏ２  ＣＨ４Ｏ ０ Ｊ０  －１ ０１２ ＠＠．１３０ １ ７５４   ．０９２ ０   ．３
Ｃ１９Ｈ３６Ｏ２  Ｇｌｙｃｅｒｏｌ ０ Ｊ０  １ ７２５ ＠＠．２５３ １ ３３０   ．３９０ ０   ．３
Ｃ５７Ｈ１０４Ｏ６ ＋ＣＨ４Ｏ ０ Ｊ０  －４１５ ？？．８９１ １ １４３   ．５８８ ０   ．３
Ｃ５７Ｈ１０４Ｏ６ ＋Ｇｌｙｃｅｒｏｌ ０ Ｊ０  １ ５８７ ＠＠．７８７ ６ ４４９   ．４７９ ０   ．３

 Ｎｏｔｅｓ： ａｉｊ， ａｊｉ， ｂｉｊ， ｂｊｉ ａｎｄ ｃｉｊ ａｒｅ ｔｈｅ ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ｏｆ ＮＲＴＬ ｅｑｕａｔｉｏｎ．

Ｆｉｇ．２ Ｔｅｒｎａｒｙ ｐｈａｓｅ ｍａｐ ｏｆ ＦＡＭＥ－ｍｅｔｈａｎｏｌ－ｇｌｙｃｅｒｏｌ

 Ｉｔ ｉｓ ｏｂｖｉｏｕｓ ｔｈａｔ ＦＡＭＥ， ｍｅｔｈａｎｏｌ， ａｎｄ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ａｒｅ
ｎｏｔ ｃｏｍｐｌｅｔｅｌｙ ｍｉｓｃｉｂｌｅ ａｎｄ ｔｈｅ ｆｒａｃｔｉｏｎ ｏｆ ＦＡＭＥ ｄｉｓ－
ｓｏｌｖｅｄ ｉｎ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ｄｅｃｒｅａｓｅｓ ｗｉｔｈ ｔｈｅ ｉｎｃｒｅａｓｉｎｇ ｍｏｌｅ ｆｒａｃ－
ｔｉｏｎ ｏｆ ｍｅｔｈａｎｏｌ ｗｈｉｌｅ ｔｈｅ ｓｏｌｕｔｉｏｎ ｏｆ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ｉｎ ＦＡＭＥ
ａｌｍｏｓｔ ｈｏｌｄｓ ｉｎｖａｒｉａｎｔｌｙ．Ｉｔ ｍａｋｅｓ ｔｈｅ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓ－
ｓｅｓ ａｆｔｅｒ ｒｅａｃｔｉｏｎ ｓｉｍｐｌｉｆｉｅｄ ａｎｄ ｔｈｕｓ ｅｎｅｒｇｙ ａｎｄ ｍａｓｓ ａｒｅ
ｓａｖｅｄ．Ｂｙ ｔｉｅ ｌｉｎｅｓ， ｔｈｅ ｐｈａｓｅ ｓｅｐａｒａｔｉｏｎ ｃａｎ ｂｅ ｄｅｔｅｒ－
ｍｉｎｅｄ ａｔ ａｎｙ ｃｏｍｐｏｎｅｎｔ ｆｒａｃｔｉｏｎ， ｗｈｉｃｈ ｉｓ ｔｈｅ ｂａｓｉｓ ｏｆ
ＬＬＥ ｉｎ ｔｈｉｓ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ．

２．３ Ｅｎｅｒｇｙ ａｎｄ ｍａｓｓ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ

 Ｔｗｏ ｓｅｒｉｅｓ ｏｆ ｄａｔａ ｏｆ ｍａｔｅｒｉａｌ ａｎｄ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｅｄ ｉｎ
ｐｒｏｄｕｃｉｎｇ １ ｔ ＦＡＭＥ ｂｙ ｔｈｅ ｔｗｏ ｆｌｏｗｓｈｅｅｔｓ ａｒｅ ｌｉｓｔｅｄ ｉｎ

３８３ Ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ｏｆ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｖｉａ ｓｏｌｉｄ ｂａｓｅ ｃａｔａｌｙｓｔ ｉｎ ａ ｆｉｘｅｄ－ｂｅｄ ｒｅａｃｔｏｒ



Ｔａｂ．３．ＦＳ１ ｃｏｎｓｕｍｅｄ ｍｏｒｅ ｍａｔｅｒｉａｌ ｏｆ ｔｈｅ １１．３３ ｋｇ，
ｉｎｃｌｕｄｉｎｇ ９．３１ ｋｇ ｓｏｙｂｅａｎ ｏｉｌ ａｎｄ ２．０２ ｋｇ ｍｅｔｈａｎｏｌ， ａｎｄ
ｅｎｅｒｇｙ ｏｆ １６５．０５ ｋＷ ｂｕｔ ｐｒｏｄｕｃｅｄ ｌｅｓｓ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ｏｆ １１．６６
ｋｇ ｔｈａｎ ＦＳ２．Ｉｎ ＦＳ１， ｍｅｔｈａｎｏｌ ｗａｓ ｒｅｃｏｖｅｒｅｄ ｉｎ ｃｏｌｕｍｎ
Ｔ－１０１ ｗｈｉｌｅ ｔｈｅ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｗａｓ ｐｕｒｉｆｉｅｄ ｉｎ Ｔ－１０２ ａｎｄ ｇｌｙｃ－
ｅｒｏｌ ｐｕｒｉｆｉｅｄ ｉｎ Ｔ－１０３ ａｎｄ Ｔ－１０４．Ｆｏｒ ＦＳ２， ｓｕｃｈ ｐｒｏｃｅｓ－
ｓｅｓ ｗｅｒｅ ｃｏｎｄｕｃｔｅｄ ｉｎ Ｔ－１０１， Ｖ－１０１ ａｎｄ Ｔ－１０２， ｒｅｓｐｅｃ－
ｔｉｖｅｌｙ．Ｃｏｍｐａｒｅｄ ｗｉｔｈ ＦＳ２， ｔｗｏ ｍｏｒｅ ｃｏｌｕｍｎｓ ｗｅｒｅ ｅｍ－
ｐｌｏｙｅｄ ｉｎ ＦＳ１．Ｔｈｅ ｂｉｇｇｅｓｔ ｇａｐ ｏｆ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｅｄ ｗａｓ
ｆｏｒｍｅｄ ａｔ ｃｏｌｕｍｎｓ Ｔ－１０２ ａｎｄ Ｔ－１０３， ｔｈｅ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ ｏｆ
ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ａｎｄ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ｒｅｃｏｖｅｒｙ．

Ｔａｂ．３ Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｏｆ ｍａｔｅｒｉａｌ ａｎｄ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ａｎｄ
ｏｕｔｐｕｔ ｏｆ ｐｒｏｄｕｃｔｓ ｉｎ ｔｗｏ ｆｌｏｗｓｈｅｅｔｓ

Ｉｔｅｍｓ ＦＳ１ ＳＦＳ２  Ｄｉｆｆｅｒｅｎｃｅ

ｍＲｅｓｏｕｒｃｅ ／ｋｇ
Ｏｉｌ １ ００７ ００．４１ ９９８ 槝槝．１０６ ９ ＊＊．３０７ ６２

ＭｅＯＨ ２１８   ．７３５ ２１６ 槝槝．７１４ ２ ＊＊．０２０ ９１
Ｔｏｔａｌ １ ２２６ ００．１５ １ ２１４ 适适．８２ １１ ＲＲ．３２８ ５

ｍＢｙ－ｐｒｏｄｕｃｔ ／ｋｇ Ｇｌｙｃｅｒｏｌ ９０ 烫烫．０００ ６ １０１ 槝槝．６５８ －１１ 櫃櫃．６５７

Ｅｎｅｒｇｙ／ｋＷ

Ｐ－１０１  ０   ．１０４ ２８ ０ ＞＞．１０３ ３１ ０ ＊＊．０００ ９６
Ｐ－１０２  ０   ．０２５ ９２ ０ ＞＞．０２５ ６８ ０ ＊＊．０００ ２４
Ｈ－１０１  １５ 烫烫．３３８ ９ １５ ｆｆ．１９７ ２ ０ ＊＊．１４１ ７２
Ｈ－１０２  ７   ．１２３ ２２ ７ ＞＞．０５７ ４１ ０ ＊＊．０６５ ８１
Ｔ－１０１  １２９   ．７１３ １７８ 槝槝．２２９ －４８ 櫃櫃．５１６
Ｔ－１０２  ９８ 烫烫．５０３ １ １８ ｆｆ．８５３ ３ ７９ ＲＲ．６４９ ８
Ｔ－１０３  １３０   ．６０５ ０  １３０ 剟剟．６０５
Ｔ－１０４  ３   ．１０２ ７５ ０  ３ ＊＊．１０２ ７５
Ｔｏｔａｌ ３８４   ．５１６ ２１９ 槝槝．４６６ １６５ 槝槝．０５

 Ｓｔｒｅａｍ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ ｏｆ ｔｈｅ ｔｗｏ ｆｌｏｗ ｓｈｅｅｔｓ ａｒｅ ｌｉｓｔｅｄ ｉｎ
Ｔａｂ．４ ａｎｄ Ｔａｂ．５ ｔｏ ｃｏｍｐａｒｅ ｔｈｅ ｐｕｒｉｔｉｅｓ ｏｆ ｐｒｏｄｕｃｔｓ ａｎｄ
ｔｈｅ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ｏｆ ｆｅｅｄｓｔｏｃｋ．Ｉｎ ｏｒｄｅｒ ｔｏ ｃｏｍｐａｒｅ ｔｈｅ
ｉｍｐａｃｔ ｏｆ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ ｏｎ ｍａｔｅｒｉａｌ ａｎｄ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎ－
ｓｕｍｐｔｉｏｎ， ｓｉｍｉｌａｒ ｍａｓｓ ｆｒａｃｔｉｏｎｓ ｗｅｒｅ ｓｐｅｃｉｆｉｅｄ．Ｔｈｅ
ｍａｓｓ ｆｒａｃｔｉｏｎｓ ｏｆ ＦＡＭＥ， ｍｅｔｈａｎｏｌ ａｎｄ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ａｒｅ
９９．８３％， １００％， ９９．９７％ ｉｎ ｓｔｒｅａｍｓ ＰＬ１１４， ＰＬ１１１ ａｎｄ
ＰＬ１１８， ｒｅｓｐｅｃｔｉｖｅｌｙ ｉｎ Ｔａｂ．４； ａｎｄ ｔｈｅｙ ａｒｅ ９９．８６％，
１００％ ａｎｄ １００％ ｉｎ ｓｔｒｅａｍｓ ＰＬ２１１， ＰＬ２０８ ａｎｄ ＰＬ２１４，

ｒｅｓｐｅｃｔｉｖｅｌｙ， ａｓ ｓｈｏｗｎ ｉｎ Ｔａｂ．５．
 Ｎｏｔｅ ｔｈａｔ ｍａｔｅｒｉａｌ ａｎｄ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎｓ ａｒｅ ｌｅｓｓ
ｅｖｅｎ ｔｈｏｕｇｈ ｔｈｅ ｐｒｏｄｕｃｔｓ’ｐｕｒｉｔｙ ａｎｄ ｍａｔｅｒｉａｌ ｒｅｃｏｖｅｒｙ ａｒｅ
ｓｌｉｇｈｔｌｙ ｈｉｇｈｅｒ ｉｎ ＦＳ２．Ｔｈｅ ｒｅａｓｏｎ ｆｏｒ ｔｈｅｓｅ ｐｈｅｎｏｍｅｎａ
ｍａｙ ｂｅ ｅｘｐｌａｉｎｅｄ ｂｙ ｔｈａｔ ｔｈｅ ｍｅｔｈａｎｏｌ ｉｎ ＦＳ１ ｗａｓ ｄｉｓｔｒｉｂ－
ｕｔｅｄ ｉｎ ｔｈｅ ｔｗｏ ｐｈａｓｅｓ ｏｆ ＦＡＭＥ ａｎｄ ｇｌｙｃｅｒｏｌ， ａｎｄ ｔｈｕｓ
ｍｏｒｅ ｃｏｌｕｍｎｓ ｗｅｒｅ ｕｓｅｄ ｔｏ ｓｅｐａｒａｔｅ ｍｅｔｈａｎｏｌ ｔｏ ｐｕｒｉｆｙ
ｐｒｏｄｕｃｔ ａｎｄ ｒｅｃｏｖｅｒ ｍｅｔｈａｎｏｌ．Ａｓ ａ ｒｅｓｕｌｔ， ｍｏｒｅ ｍａｔｅｒｉａｌ
ｗａｓ ｗａｓｔｅｄ ｉｎ ｔｈｅｓｅ ｄｅｖｉｃｅｓ， ｗｈｉｌｅ ａｆｔｅｒ ｂｅｉｎｇ ｄｅｃａｎｔｅｄ ｉｎ
ＦＳ２， ｔｈｅ ｐｕｒｉｔｙ ｏｆ ＦＡＭＥ ｉｓ ９９．８６ ％ ａｎｄ ｔｈｉｓ ｐｒｏｃｅｓｓ
ｃｏｎｓｕｍｅｓ ａ ｌｉｔｔｌｅ ｅｎｅｒｇｙ ｔｈａｔ ｃａｎ ｂｅ ｉｇｎｏｒｅｄ．
 Ｒｅｆ．［１８］ ｒｅｐｏｒｔｅｄ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ｂａｓｅｄ ｏｎ ｔｈｒｅｅ
ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ ｉｎ ｓｉｍｕｌａｔｉｏｎ ｏｆ ｐｒｏｄｕｃｉｎｇ ４０ ０００ ｔ
ＦＡＭＥ ｐｅｒ ｙｅａｒ．Ｔｈｅ ｆｉｒｓｔ ｐｒｏｃｅｓｓ， ｎａｍｅｄ Ａｌｋａｌｉ－ＦＶＯ，
ｗａｓ ａｎ ａｌｋａｌｉ－ｃａｔａｌｙｚｅｄ ｐｒｏｃｅｓｓ ｕｓｉｎｇ ｆｒｅｓｈ ｃａｎｏｌａ ｏｉｌ ａｓ
ｔｈｅ ｆｅｅｄｓｔｏｃｋ．Ｔｈｅ ｓｅｃｏｎｄ ｐｒｏｃｅｓｓ， ｎａｍｅｄ Ａｌｋａｌｉ－ＷＶＯ，
ｗａｓ ａｎ ａｌｋａｌｉ－ｃａｔａｌｙｚｅｄ ｐｒｏｃｅｓｓ ｗｉｔｈ ａｎ ａｃｉｄ－ｃａｔａｌｙｚｅｄ
ｐｒｅ－ｔｒｅａｔｍｅｎｔ ｓｔｅｐ ｏｆ ｗａｓｔｅ ｃａｎｏｌａ ｏｉｌ．Ｔｈｅ ｌａｓｔ ｐｒｏｃｅｓｓ，
ｎａｍｅｄ ＳＣ－ＷＶＯ， ｗａｓ ａ ｓｕｐｅｒｃｒｉｔｉｃａｌ ｐｒｏｃｅｓｓ ｕｓｉｎｇ ｗａｓｔｅ
ｃａｎｏｌａ ｏｉｌ．Ａｌｌ ｏｆ ｔｈｏｓｅ ｉｎｃｌｕｄｅｄ ｐｒｅｓｓｕｒｉｎｇ ａｎｄ ｈｅａｔｉｎｇ ｏｆ
ｒａｗ ｍａｔｅｒｉａｌ， ｒｅａｃｔｉｏｎ， ｍｅｔｈａｎｏｌ ｒｅｃｏｖｅｒｙ ａｎｄ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ
ｐｕｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ．Ｔｈｅ Ａｌｋａｌｉ－ＷＶＯ ｐｒｏｃｅｄｕｒｅ ｎｅｅｄｓ ｐｒｅ－ｔｒｅａｔ－
ｍｅｎｔ ｆｏｒ ＷＶＯ ｃｏｎｓｉｓｔｉｎｇ ｏｆ ｍａｎｙ ｆｒｅｅ ｆａｔ ａｃｉｄｓ （ＦＦＡｓ）
ｗｈｉｃｈ ｃａｎｎｏｔ ｂｅ ｃａｔａｌｙｚｅｄ ｂｙ ａｌｋａｌｉ．Ｈｏｗｅｖｅｒ， ｉｎ ｓｕｐｅｒ－
ｃｒｉｔｉｃａｌ ａｎｄ ＦＶＯ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ， ｔｈｉｓ ｔｒｅａｔｍｅｎｔ ｉｓ ｎｏｔ ｎｅｅｄｅｄ．
Ｃａｔａｌｙｓｔ ｗａｓ ａｌｓｏ ｎｅｅｄｅｄ ｔｏ ｔｒｅａｔ ａｌｋａｌｉ ｃａｔａｌｙｚｅｄ ｐｒｏｃｅｓ－
ｓｅｓ ａｆｔｅｒ ｔｈｅ ｒｅａｃｔｉｏｎ．Ａｓ ｒｅｖｅａｌｅｄ ｉｎ Ｔａｂ．６， Ａｌｋａｌｉ－
ＷＶＯ ｃｏｎｓｕｍｅｓ ｍｏｒｅ ｅｎｅｒｇｙ ｔｈａｎ Ａｌｋａｌｉ－ＦＶＯ ｄｕｅ ｔｏ ｔｈｅ
ｈｉｇｈ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ｏｆ ｔｈｅ ｍｅｔｈａｎｏｌ ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｃｏｌ－
ｕｍｎｓ．Ｉｎ ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｗｉｔｈ ｔｈｅ ａｌｋａｌｉ－ｃａｔａｌｙｚｅｄ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ，
ｔｈｅ ｓｕｐｅｒ－ｃｒｉｔｉｃａｌ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ ｈａｖｅ ａ ｌａｒｇｅ ｒｅｑｕｉｒｅｍｅｎｔ ｆｏｒ
ｐｕｍｐｉｎｇ ａｎｄ ｈｅａｔｉｎｇ ｒａｗ ｍａｔｅｒｉａｌ ｔｏ ａｃｈｉｅｖｅ ｔｈｅ ｈａｒｓｈ ｒｅ－
ａｃｔｉｏｎ ｃｏｎｄｉｔｉｏｎｓ．Ａｌｋａｌｉ－ＦＶＯ ｉｓ ｔｈｅ ｍｏｓｔ ｅｎｅｒｇｙ－ｃｏｎｓｕ－
ｍｉｎｇ ａｍｏｎｇ ｔｈｅ ｔｈｒｅｅ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ， ｂｕｔ ｉｔ ｃｏｎｓｕｍｅｓ ｍｏｒｅ
ｅｎｅｒｇｙ， ａｂｏｕｔ ３５０．４２ ｋＷ， ｃｏｍｐａｒｅｄ ｗｉｔｈ ＦＳ２．

Ｔａｂ．４ Ｓｔｒｅａｍ ｄａｔａ ｏｆ ＦＳ１
Ｓｔｒｅａｍ ｎａｍｅ ＰＬ１０１  ＰＬ１０４  ＰＬ１０７ 热ＰＬ１１１ 葺ＰＬ１１４ 蝌ＰＬ１１６  ＰＬ１１８

Ｔｏｔａｌ ｆｌｏｗ／（ｋｇ・ ｈ －１ ） １ ０００  ２１７ ３３．１２５ １ ２１７ ｚｚ．１２ ５７ ］］．４２ ９９４ ｒｒ．６０３ ９９ ｓｓ．６０２ ８９ 垐垐．６０２
Ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ／℃ ２５ Ｚ２５ ｏ６５ 剟２０ ５５．６３３８ １９４ ｒｒ．３１４ ２８０ 洓洓．２１ ２８６ 湝湝．９４１
Ｐｒｅｓｓｕｒｅ／ＭＰａ ０   ．１ ０ ３３．１ ０ ＨＨ．２ ０ ］］．１ ０ ＾^．０２ ０ 噰噰．１ ０ 垐垐．０２

Ｍａｓｓ ｆｒａｃｔｉｏｎ／
（ｋｇ・ ｋｇ －１ ）

Ｃ１９Ｈ３６Ｏ２ ＊０ Ｆ０ ［０   ．８２４ ５２ ０ 厖０   ．９９８ ３３ ０ －－．０３８ １２ ０ ＢＢ．００２ ９４
Ｃ５７Ｈ１０４Ｏ６  １ Ｆ０ ［０   ．０００ ８２ ０ 厖０ ＪＪ．００１ ０  ０
ＣＨ３ＯＨ ０ Ｆ１ ［０   ．０８９ ２８ １ 厖０ 殮０ －－．００１ ９３ ０
Ｇｌｙｃｅｒｏｌ ０ Ｆ０ ［０   ．０８５ ３７ ０ 厖０   ．０００ ９７ ０ －－．９５９ ８９ ０ ＢＢ．９９９ ６６

Ｔａｂ．５ Ｓｔｒｅａｍ ｄａｔａ ｏｆ ＦＳ２
Ｓｔｒｅａｍ ｎａｍｅ ＰＬ２０１  ＰＬ２０４  ＰＬ２０７ 热ＰＬ２０８ 葺ＰＬ２１１ 蝌ＰＬ２１２  ＰＬ２１４

Ｔｏｔａｌ ｆｌｏｗ／（ｋｇ・ ｈ －１ ） １ ０００  ２１７ ３３．１２５ １ ２１７ ｚｚ．１２ １０８ 厖厖．５ １ ００３   ．２７ １０５ 噰噰．３５１ １０１ 湝湝．８５１
Ｔｅｍｐｅｒａｔｕｒｅ／℃ ２５ Ｚ２５ ｏ６５ 剟２０ ５５．６３３８ ２５  ２５  １８１ 湝湝．５８２
Ｐｒｅｓｓｕｒｅ／ＭＰａ ０   ．１ ０ ３３．１ ０ ＨＨ．２ ０ ］］．１ ０ ｒｒ．１ ０ 噰噰．１ ０ 垐垐．０２

Ｍａｓｓ ｆｒａｃｔｉｏｎ／
（ｋｇ・ ｋｇ －１ ）

Ｃ１９Ｈ３６Ｏ２ ＊０ Ｆ０ ［０   ．８２４ ５２ ０ 厖０   ．９９８ ６３ ０ －－．０１５ ６８ ０
Ｃ５７Ｈ１０４Ｏ６  １ Ｆ０ ［０   ．０００ ８２ ０ 厖０   ．０００ ９９ ０  ０
ＣＨ３ＯＨ ０ Ｆ１ ［０   ．０８９ ２８ １ 厖０ 殮０   ．００１ ０
Ｇｌｙｃｅｒｏｌ ０ Ｆ０ ［０   ．０８５ ３７ ０ 厖０   ．０００ ３２ ０ －－．９８３ ２４ １

４８３ Ｌｉ Ｈａｏｙａｎｇ Ｐａｎ Ｘｉａｏｍｅｉ Ｘｉａｏ Ｙａｎｇ Ｘｉａｏ Ｇｕｏｍｉｎ ａｎｄ Ｈｕａｎｇ Ｊｉｎｊｉｎ 



Ｔａｂ．６ Ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｏｆ ｅｎｅｒｇｙ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ ｐｅｒ ｈｏｕｒ ｏｆ ｆｉｖｅ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ ｋＷ
Ｉｔｅｍ Ａｌｋａｌｉ－ＦＶＯ Ａｌｋａｌｉ－ＷＶＯ ＳＣ－ＷＶＯ ＦＳ１  ＦＳ２
Ｐｕｍｐｓ ０   ．２０８ ６ ０ 儋儋．３３７ ６ １７   ．５４６ ０ ７７．１３０ １９ ０ 痧痧．１２８ ９９
Ｈｅａｔｅｒｓ １６ ｆｆ．６９ ６   ．８１ ２８５．８ ２２   ．４６２ １ ２２   ．２５４ ６

Ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ ｃｏｌｕｍｎ
（ ｒｅｂｏｉｌｅｒ）

Ｍｅｔｈａｎｏｌ ｒｅｃｏｖｅｒｙ １３２ 帋帋．８ ６３０ ３３．５６ １５８   ．５４ １２９   ．７１３ １７８ ＪＪ．２２９
Ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｐｕｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ４１３ 帋帋．８ ４０６ ＧＧ．６ ３２３．６ ９８   ．５０３ １ ０
Ｇｌｙｃｅｒｏｌ ｐｕｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ６ ＞＞．３８４ ７   ．３５６ １３３   ．７０８ １８   ．８５３ ３

Ｔｏｔａｌ ５６９ ｆｆ．８８３ １ ０５１ ｅｅ．６ ７８５．４ ３８４   ．５１６ ２１９ ＪＪ．４６６

３ Ｃｏｎｃｌｕｓｉｏｎ
 Ｉｎｔｒｉｎｓｉｃ ａｎｄ ｍａｃｒｏ ｋｉｎｅｔｉｃ ｍｏｄｅｌｓ ｏｆ ｔｒａｎｓｅｓｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ
ｃａｔａｌｙｚｅｄ ｂｙ ｔｈｅ ｈｙｄｒｏｔａｌｃｉｔｅ ｃａｔａｌｙｓｔ ｗｅｒｅ ｒｅｖｉｅｗｅｄ．Ｔｈｅ
Ａｎｔｏｉｎｅ Ｅｑｕａｔｉｏｎ ａｎｄ ＮＲＴＬ ｐａｒａｍｅｔｅｒｓ ａｌｏｎｇ ｗｉｔｈ ＬＬＥ
ｄａｔａ ｏｆ ＦＡＭＥ， ｍｅｔｈａｎｏｌ ａｎｄ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ａｒｅ ａｃｃｕｒａｔｅｌｙ ｒｅ－
ｇｒｅｓｓｅｄ ｂｙ Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ ｔｏ ｓｉｍｕｌａｔｅ ｏｕｒ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ ｉｎ ｔｈｉｓ
ｗｏｒｋ．Ｔｗｏ ｆｌｏｗｓｈｅｅｔｓ ｗｅｒｅ ｅｓｔａｂｌｉｓｈｅｄ ｔｏ ｓｉｍｕｌａｔｅ ｔｈｅ
ｐｒｏｃｅｄｕｒｅ ｏｆ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ．Ｅｎｅｒｇｙ ａｎｄ ｍａｔｅｒｉａｌ ｃｏｎｓｕｍｐｔｉｏｎ
ａｒｅ ３８４．５１６ ｋＷ ａｎｄ １ ２２６．１５ ｋｇ ｉｎ ＦＳ１ ａｎｄ ２１９．４６６
ｋＷ ａｎｄ １ ２１４．８２ ｋｇ ｉｎ ＦＳ２ ｐｅｒ ｈｏｕｒ．Ｔｈｅ ｒｅｓｕｌｔ ｓｕｇｇｅｓｔｓ
ｔｈａｔ ｄｅｃａｎｔｉｎｇ ｐｒｏｄｕｃｔ ｆｏｌｌｏｗｉｎｇ ｖａｐｏｒｉｚｅ ｍｅｔｈａｎｏｌ ｃａｎ
ｓａｖｅ ｍｕｃｈ ｍｏｒｅ ｅｎｅｒｇｙ ａｎｄ ｍａｔｅｒｉａｌｓ．ＦＳ２ ｓａｖｅｓ ｔｈｅ ｅｎ－
ｅｒｇｙ ｏｆ ３５０．４２ ｋＷ ｉｎ ｐｒｏｄｕｃｉｎｇ １ ｔ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｐｅｒ ｈｏｕｒ
ｃｏｍｐａｒｅｄ ｗｉｔｈ ｐｒｏｃｅｓｓ Ａｌｋａｌｉ－ＦＶＯ．Ｃｏｎｓｅｑｕｅｎｔｌｙ， ｔｈｅ
ｔｗｏ ｆｌｏｗｓｈｅｅｔｓ ａｒｅ ｅｎｅｒｇｙ ｓａｖｉｎｇ ｃｏｍｐａｒｅｄ ｗｉｔｈ ｔｈｅ ｏｔｈｅｒ
ｔｈｒｅｅ ｐｒｏｃｅｓｓｅｓ ａｎｄ ＦＳ２ ａｒｅ ｍｏｒｅ ａｐｐｒｏｐｒｉａｔｅ．Ｓｏ ｍｕｃｈ
ｅｎｅｒｇｙ ａｎｄ ｍａｔｅｒｉａｌ ａｒｅ ｒｅｄｕｃｅｄ ｄｕｅ ｔｏ ｏｕｒ ｃａｔａｌｙｓｔ ＫＦ／
Ｃａ－Ｍｇ－Ａｌ ｈｙｄｒｏｔａｌｃｉｔｅ’ｓ ｈｉｇｈ ｃａｔａｌｙｔｉｃ ｃｏｎｖｅｒｓｉｏｎ， ｈｅｔｅｒ－
ｏｇｅｎｅｏｕｓ ｐｒｏｐｅｒｔｙ ａｎｄ ｒｅｃｏｖｅｒｉｎｇ ｍｅｔｈａｎｏｌ ｆｏｌｌｏｗｅｄ ｂｙ
ｓｅｐａｒａｔｉｎｇ ＦＡＭＥ ａｎｄ ｔｈｅ ｇｌｙｃｅｒｏｌ ｐｒｏｃｅｓｓ ｓｔｒａｔｅｇｙ．
Ｔｈｅｒｅｆｏｒｅ， ｔｈｅ ｐｒｏｃｅｓｓ ｃａｔａｌｙｚｅｄ ｂｙ ｓｏｌｉｄ ｂａｓｅ ｉｎ ａ ｆｉｘｅｄ－
ｂｅｄ ｉｓ ｐｒｏｖｅｄ ｔｏ ｂｅ ｆｅａｓｉｂｌｅ ｗｈｉｌｅ ｂｅｉｎｇ ｍａｇｎｉｆｉｅｄ １ ０００
ｔｉｍｅｓ ｔｏ ｉｎｄｕｓｔｒｉａｌ ｓｃａｌｅ ｓｕｃｃｅｓｓｆｕｌｌｙ．

Ｒｅｆｅｒｅｎｃｅｓ
［１］ Ｎｉｅ Ｘ， Ｃｈａｎｇ Ｘ， Ｚｈａｎｇ Ｔ， ｅｔ ａｌ．Ｅｎｅｒｇｙ－ｓａｖｉｎｇ ａｎｄ

ｅｃｏｎｏｍｉｃ ａｓｓｅｓｓｍｅｎｔ ｆｏｒ ｃｏｎｔｉｎｕｏｕｓ ｐｉｐｅｌｉｎｅ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ
ｏｆ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ［Ｊ］．Ｃｈｅｍ ｉｎｄ Ｆｏｒｅｓｔ Ｐｒｏｄ， ２０１１， ３１（４）：
８ １１．（ ｉｎ Ｃｈｉｎｅｓｅ）

［２］ Ｋｉｓｓ Ａ Ａ．Ｓｅｐａｒａｔｉｖｅ ｒｅａｃｔｏｒｓ ｆｏｒ ｉｎｔｅｇｒａｔｅｄ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｏｆ
ｂｉｏｅｔｈａｎｏｌ ａｎｄ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ［Ｊ］．Ｃｏｍｐｕｔ Ｃｈｅｍ Ｅｎｇ， ２０１０，
３４（５）： ８１２ ８２０．

［３］ Ｄｅｍｉｒｂａｓ Ａ．Ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｆｕｅｌｓ ｆｒｏｍ ｖｅｇｅｔａｂｌｅ ｏｉｌｓ ｖｉａ ｃａｔａ－
ｌｙｔｉｃ ａｎｄ ｎｏｎ－ｃａｔａｌｙｔｉｃ ｓｕｐｅｒｃｒｉｔｉｃａｌ ａｌｃｏｈｏｌ ｔｒａｎｓｅｓｔｅｒｉｆｉｃａ－
ｔｉｏｎｓ ａｎｄ ｏｔｈｅｒ ｍｅｔｈｏｄｓ： ａ ｓｕｒｖｅｙ ［ Ｊ］．Ｅｎｅｒｇ Ｃｏｎｖｅｒｓ
Ｍａｎａｇｅ， ２００３， ４４（１３）： ２０９３ ２１０９．

［４］ Ｚｈａｎｇ Ｙ， Ｄｕｂｅ Ｍ Ａ， ＭｃＬｅａｎ Ｄ Ｄ， ｅｔ ａｌ．Ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ
ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｆｒｏｍ ｗａｓｔｅ ｃｏｏｋｉｎｇ ｏｉｌ： １．ｐｒｏｃｅｓｓ ｄｅｓｉｇｎ ａｎｄ
ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｉｃａｌ ａｓｓｅｓｓｍｅｎｔ ［Ｊ］．Ｂｉｏｒｅｓｏｕｒ Ｔｅｃｈｎｏｌ， ２００３，
８９（１）： １ １６．

［５］ Ｍａ Ｆ， Ｈａｎｎａ Ｍ Ａ．Ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ： ａ ｒｅｖｉｅｗ ［Ｊ］．
Ｂｉｏｒｅｓｏｕｒ Ｔｅｃｈｎｏｌ， １９９９， ７０（１）： １ １５．

［６］ Ｖｉｃｅｎｔｅ Ｇ， Ｍａｒｔｉｎｅｚ Ｍ， Ａｒａｃｉｌ Ｊ．Ｉｎｔｅｇｒａｔｅｄ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ
ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ： ａ ｃｏｍｐａｒｉｓｏｎ ｏｆ ｄｉｆｆｅｒｅｎｔ ｈｏｍｏｇｅｎｅｏｕｓ ｃａｔａ－
ｌｙｓｔｓ ｓｙｓｔｅｍｓ ［ Ｊ］．Ｂｉｏｒｅｓｏｕｒ Ｔｅｃｈｎｏｌ， ２００４， ９２ （３）：
２９７ ３０５．

［７］ Ｌｉ Ｗ Ｍ， Ｚｈｅｎｇ Ｘ Ｌ， Ｘｕ Ｃ Ｍ， ｅｔ ａｌ．Ｐｒｅｐａｒａｔｉｏｎ ａｎｄ ｉｔｓ
ｐｒｏｐｅｒｔｉｅｓ ｏｆ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｂｙ ｕｓｉｎｇ ｓｏｌｉｄ ｂａｓｅ ｃａｔａｌｙｓｔ ［ Ｊ］．
Ｊｏｕｒｎａｌ ｏｆ Ｃｈｅｍｉｃａｌ ａｎｄ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ（Ｃｈｉｎａ），
２００５， ５６（４）： ７１１ ７１６．（ ｉｎ Ｃｈｉｎｅｓｅ）

［８］ Ｃｈｏｕｈａｎ Ａ Ｐ Ｓ， Ｓａｒｍａ Ａ Ｋ．Ｍｏｄｅｒｎ ｈｅｔｅｒｏｇｅｎｅｏｕｓ ｃａｔ－
ａｌｙｓｔｓ ｆｏｒ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ： ａ ｃｏｍｐｒｅｈｅｎｓｉｖｅ ｒｅｖｉｅｗ
［Ｊ］．Ｒｅｎｅｗ Ｓｕｓｔ Ｅｎｅｒｇ Ｒｅｖ， ２０１１， １５ （９）： ４３７８
４３９９．

［９］ Ｒｅｆａａｔ Ａ Ａ．Ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｕｓｉｎｇ ｓｏｌｉｄ ｍｅｔａｌ ｏｘｉｄｅ
ｃａｔａｌｙｓｔｓ ［Ｊ］．Ｉｎｔ Ｊ Ｅｎｖｉｒｏｎ Ｓｃｉ Ｔｅｃｈｎｏｌ， ２０１１， ８（１）：
２０３ ２２１．

［１０］ Ｈａｎ Ｘ Ｌ， Ｈｕａｎｇ Ｘ Ｍ．Ｐｒｅｓｅｎｔ ｓｔａｔｕｓ ｏｆ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｐｒｏ－
ｄｕｃｔｉｏｎ ｔｅｃｈｎｏｌｏｇｙ ［Ｊ］．Ｍｏｄ Ｃｈｅｍ Ｉｎｄ， ２００７， ２７（Ｓ１）：
１２９ １３３．（ｉｎ Ｃｈｉｎｅｓｅ）

［１１］ Ｇｕｏ Ｗ Ｊ， Ｍｉｎ Ｅ Ｚ．Ａｎ ｉｎｖｅｓｔｉｇａｔｉｏｎ ｏｎ ｄｅｖｅｌｏｐｉｎｇ
Ｃｈｉｎａ’ｓ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｉｎｄｕｓｔｒｙ ［Ｊ］．ＡＣＴＡ Ｐｅｔｒｏｌ Ｓｉｎ， ２００３，
１９（２）： １ ６．（ ｉｎ Ｃｈｉｎｅｓｅ）

［１２］ Ｘｉａｏ Ｙ， Ｇａｏ Ｌ Ｊ， Ｘｉａｏ Ｇ Ｍ， ｅｔ ａｌ．Ｅｘｐｅｒｉｍｅｎｔａｌ ａｎｄ
ｍｏｄｅｌｉｎｇ ｓｔｕｄｙ ｏｆ ｃｏｎｔｉｎｕｏｕｓ ｃａｔａｌｙｔｉｃ ｔｒａｎｓｅｓｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ
ｔｏ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｉｎ ａ ｂｅｎｃｈ－ｓｃａｌｅ ｆｉｘｅｄ－ｂｅｄ ｒｅａｃｔｏｒ ［Ｊ］．Ｃｈｅｍ
Ｅｎｇ Ｒｅｓ Ｄｅｓ， ２０１２， ５１（３７）： １１８６０ １１８６５．

［１３］ Ｇａｏ Ｌ Ｊ， Ｘｉａｏ Ｇ Ｍ， Ｘｉａｏ Ｙ．Ｔｈｅ ｉｎｔｒｉｎｓｉｃ ｋｉｎｅｔｉｃｓ ｏｆ
ｔｒａｎｓｅｓｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｏｆ ｐａｌｍ ｏｉｌ ｆｏｒ ｂｉｏｄｉｅｓｅｌ ｐｒｏｄｕｃｔｉｏｎ ｉｎ
ｆｉｘｅｄ－ｂｅｄ ［Ｃ］／／Ｐｒｏｃｅｅｄｉｎｇｓ ｏｆ ｔｈｅ ６ｔｈ Ｃｈｉｎｅｓｅ Ｎａｔｉｏｎａｌ
Ｃｈｅｍｉｃａｌ ａｎｄ Ｂｉｏｃｈｅｍｉｃａｌ Ｅｎｇｉｎｅｅｒｉｎｇ Ａｎｎｕａｌ Ｍｅｅｔｉｎｇ．
Ｃｈａｎｇｓｈａ， Ｃｈｉｎａ， ２０１０．（ ｉｎ Ｃｈｉｎｅｓｅ）

［１４］ Ｘｉａｏ Ｙ， Ｇａｏ Ｌ Ｊ， Ｘｉａｏ Ｇ Ｍ， ｅｔ ａｌ．Ｋｉｎｅｔｉｃｓ ｏｆ ｔｈｅ ｔｒａｎｓ－
ｅｓｔｅｒｉｆｉｃａｔｉｏｎ ｒｅａｃｔｉｏｎ ｃａｔａｌｙｚｅｄ ｂｙ ｓｏｌｉｄ ｂａｓｅ ｉｎ ａ ｆｉｘｅｄ－
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固体碱催化固定床法生产生物柴油的工艺研究

李浩扬 潘晓梅 肖 洋 肖国民 黄金金
（东南大学化学化工学院， 南京 ２１１１８９）

摘要：对固体碱催化剂催化固定床法工业化生产生物柴油进行了模拟．顺利进行了小试实验，并建立了生物
柴油合成的酯交换反应的动力学模型，该模型能较为准确地描述酯交换反应．通过对文献中的气液平衡数
据的回归得到了生物柴油的安托因方程．选择 ＮＲＴＬ 模型对脂肪酸甲酯（ＦＡＭＥ） 甲醇 甘油体系进行描

述，得到了体系 ＮＲＴＬ的二组分参数，利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ对该体系液液平衡数据（ＬＬＥ）的回归得到了三组分
相图．为了预测固定床工艺生产在工业规模放大 １ ０００ 倍后的效果，Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对 ２ 个流程进行了仿真模
拟，预测物料和能量消耗．模拟结果表明，与先前文献报道的数据相比，每小时生产每吨生物柴油至少可以
减少 ３５０．４２ ｋＷ的能量消耗．
关键词：固体碱催化剂；固定床反应器；Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ模拟；生物柴油生产
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