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Приведены результаты тестовых испытаний представлений о двойственной природе механизма переноса массы 

в сверхкритическом флюидном экстракционном процессе для бинарных систем I-II типов фазового поведения на при-
мере задачи выделения ацетона из его водного раствора. Установлено, что мнение о предпочтительности дистилляци-
онного разделения в сопоставлении с возможностями экстракционного процесса, реализуемого в сверхкритических 
флюидных условиях, некорректно и вызвано несовершенными представлениями и недооценкой возможностей экстрак-
ционного процесса. Обоснована целесообразность использования сверхкритического флюидного экстракционного про-
цесса применительно к системам I-II типов фазового поведения в рамках задачи разделения смесей эфиров жирных 
кислот. Представлены результаты экспериментального исследования фазового поведения бинарной смеси «СО2-этило-
вый эфир олеиновой кислоты», осуществленного при Т=313.15 К. Для рассматриваемой системы установлен I-II тип 
фазового поведения. Также приведены результаты экспериментальной реализации сверхкритического флюидного экс-
тракционного процесса применительно к задаче концентрирования этилового эфира пальмитиновой кислоты в смеси с 
этиловым эфиром олеиновой кислоты. Оригинальный подход к концентрированию работоспособен и отличается доста-
точно высокой динамикой процесса разделения и может быть применим для широкого спектра систем, включая и сами 
жирные кислоты.  
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Введение 

Увеличение потребления углеводородного топлива при высоких темпах снижения его запасов, ощу-
тимые экологические последствия от его использования, энергетическая зависимость значительного коли-
чества стран без собственных запасов нефти, газа и угля, а где-то и перепроизводство в сфере сельского 
хозяйства, сформировали закономерную тенденцию к поиску и освоению возобновляемых источников энер-
гии и, в том числе, на основе переработки биологического сырья. К таковым относится и биодизельное топ-
ливо [1, 2], получаемое преимущественно посредством переэтерификации растительных масел (или живот-
ных жиров, включая рыбий жир) в спиртовой среде (часто метанола или этанола).  

К примеру, такие страны в центральной части Африканского континента, как Бенин, Гана, Того и 
другие, получая на своей территории огромное количество масла произрастающего там дерева Ши, сильно 
зависят от ввозимого нефтяного топлива. Даже в условиях, когда значимая часть этого масла отправляется 
на экспорт для использования в косметологии, его остаток мог бы быть использован для получения биоди-
зельного топлива. Присутствие собственных сырьевых ресурсов и в энергетике, как в этом случае, могло бы 
в перспективе стимулировать развитие экономик этих стран. 

Однако по факту, при всем широком разнообразии исследовательских проектов в мире, связанных с 
получением биодизельного топлива, лишь малая его часть посвящена изучению возможности использова-
ния в этих целях масла дерева Ши. Подобная ситуация главным образом обусловлена высокой кинематиче-
ской вязкостью этого масла (∑55 мм2/с при Т=313.15 К и Р=0.1 МПа для жидкой фракции), определяемой 
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значимым присутствием в составе таких насыщенных жирных кислот, как стеариновая, пальмитиновая и 
арахиновая (табл. 1). Как следствие, в одном из вариантов осуществления реакции переэтерификации масла 
дерева Ши, реализованного в сверхкритических флюидных (СКФ) условиях (среда – этанол; Т=623 К; Р=30 
МПа; τ=30–60 мин.; спирт/масло=30 : 1, 42 : 1), значения коэффициента кинематической вязкости (ν) топ-
ливной составляющей продукта той самой реакции сформировали избыточный для существующих стандар-
тов диапазон от 8.06 до 11.71 мм2/с [3].  

Существующая необходимость в удовлетворении требованиям мировых стандартов на биодизельное 
топливо («ASTM D-6751-02», ν=1.9–6.0 мм2/с; «EN 14214», ν=3.5–5.0 мм2/с) допускает в качестве возмож-
ного варианта и видоизменение составов как исходного масличного (или жирового) сырья, так и продукта 
самой химической реакции. Как следствие, обсуждается и возможность использования сверхкритического 
флюидного экстракционного (СКФЭ) процесса для оптимизации тех самых составов. При этом предметом 
изучения на протяжении достаточно длительного времени, с одной стороны, являлась ключевая характери-
стика СКФЭ процесса в лице растворимости эфиров жирных кислот (ЭЖК) и, как правило, в сверхкритиче-
ском диоксиде углерода [4–6], а с другой – исследовалось фазовое поведение бинарных систем, составлен-
ных теми же эфирами жирных кислот и СО2 [7–12]. 

Применительно к работам по растворимости необходимо сразу отметить, что тенденции, прослежи-
ваемые в них, достаточно четко отражают не самые совершенные представления, существовавшие в преды-
дущие годы вплоть до начала 20-х годов нынешнего столетия. И, в частности, при рассмотрении процесса 
растворения для бинарных систем «растворяемое/растворитель» для самого широкого спектра изменения 
степени взаимной смешиваемости компонентов, принадлежность к СКФ условиям осуществления того са-
мого процесса одинаково определялась сопоставлением соответствующих Т и Р с критическими парамет-
рами лишь растворителя при полном игнорировании растворяемого вещества и того факта, что для систем 
I-II типов фазового поведения подобное является в принципе некорректным. Напомним о существовании 
перечня достаточно широкого спектра фазовых переходов второго рода [13, 14], в котором наряду с крити-
ческими явлениями «жидкость-пар» для чистого вещества, переходом жидкого гелия в сверхтекучее состо-
яние, сверхпроводимостью ряда металлов и сплавов в определенных температурных условиях, скачкооб-
разным изменением свойств симметрии вещества в ферромагнетиках и сегнетоэлектриках и др., вполне са-
мостоятельно, оправданно и полноправно представлен и переход для бинарного раствора, имеющего кри-
тическую точку смешения со своими важными индивидуальными особенностями и проявлениями.  

С термодинамической точки зрения прежние представления могут быть оправданы лишь для бинар-
ных систем с разрывной критической кривой, применительно к которым паровая и жидкостная ветви на 
фазовой Р-х,у диаграмме не имеют общей критической точки смешения (к примеру, V тип фазового пове-
дения согласно [15]). Ошибочность прежних представлений применительно к системам I-II типов фазового 
поведения проиллюстрируем на примере результатов работы [4], где для систем «СО2-метиловый эфир оле-
иновой кислоты» (метилолеат) и «СО2-этиловый эфир олеиновой кислоты» (этилолеат) именно I-II типов 
фазового поведения [9, 10] с непрерывной критической кривой и наличием критической точки на фазовой 
Р-х,у диаграмме, приводятся результаты исследования растворимости, как определяют авторы, в сверхкри-
тическом диоксиде углерода (СК-СО2), а по факту относятся к докритическим условиям паро-жидкостного 
равновесия для обозначенных бинарных систем со свойственными им особенностями межмолекулярных 
взаимодействий.  

Таблица 1. Жирнокислотный состав рафинированного масла дерева Ши (жидкая фракция) компании 
«Karel Hadek» [3] 

Наименование жирной кислоты Массовая доля жирной кислоты (% к сумме жирных кислот) 
Гексадекановая (пальмитиновая) 3.6 
Гексадеценовая (пальмитолеиновая) 0.1 
Октадекановая (стеариновая) 27.5 
Октадеценовая (олеиновая) 56.8 
Октадекадиеновая (линолевая) 9.7 
Октадекатриеновая (линоленовая) 0.2 
Эйкозановая (арахиновая) 1.2 
Эйкозеновая (гондоиновая) 0.5 
Соединения неэфирной структуры 0.4 
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Чем же чревата подобная подмена? В работе [16] авторов настоящей статьи впервые сформулированы 
представления о механизме переноса массы в рамках СКФЭ процесса для систем I-II типов фазового пове-
дения и его двойственной природе (принципиально отличные от таковых для V типа фазового поведения); 
впервые приведены результаты экспериментального исследования равновесной термодинамической раство-
римости и ранее [17–19] введенной характеристики, названной авторами «псевдорастворимостью», с уста-
новлением аномального характера их изменения в асимптотической близости к критической точке смеше-
ния бинарной системы «экстрагент-извлекаемая компонента» и, наконец, высказано мнение об итоговой 
предпочтительности тех самых систем I-II типов фазового поведения при осуществления СКФЭ процесса с 
введением понятия высокоэффективный сверхкритический флюидный экстракционный процесс. Доста-
точно привести пример с промышленно реализованным в США и Венгрии процессом вытеснения третичной 
нефти сверхкритическим диоксидом углерода: в работе [19] впервые показана предпочтительность пропана 
в сопоставлении с диоксидом углерода в обозначенном процессе и связана она, главным образом с тем, что 
СО2 с широко представленными в нефти парафинами, к примеру С2-С37, формирует весь спектр типов фазо-
вого поведения, начиная с I по VII, тогда как пропану с теми же парафинами свойственны лишь более пред-
почтительные I и II типы фазового поведения, которые и способствуют повышенной в целом экстрактивно-
сти пропанового процесса, достигающей в определенных условиях десятикратного превышения.  

Возвращаясь к вопросу о растворимости в сверхкритическом диоксиде углерода, но уже эфиров жир-
ных кислот, представленных этилпропионатом, этилбутиратом и этилвалератом [6], можно констатировать, 
что и в этой работе представления о важности типов фазового поведения бинарных систем «растворяе-
мое/растворитель» для качественной интерпретации данных по растворимости также отсутствуют. Как 
следствие, можно заключить, что приведенные в работе [6] результаты пока не готовы быть основанием для 
формирования выводов об экономической целесообразности осуществления, к примеру, СКФ экстракцион-
ного извлечения изученных эфиров из той или иной смеси. Тогда как представления о двойственной при-
роде механизма переноса массы при осуществлении СКФЭ процесса для систем с непрерывной критической 
кривой вполне могли бы явиться основой для разработки оригинального подхода к разделению жидкофаз-
ных смесей. И, в частности, макроперенос, как составляющая интегрального переноса массы в рамках об-
суждаемого понятия «псевдорастворимость», имеющий в своей основе аномальный характер изменения из-
быточного объема смеси «экстрагент-извлекаемая компонента» в области асимптотической близости к кри-
тической точке смешения, имеет прямое отношение лишь к конкретной компоненте той или иной исходной 
смеси, подлежащей выделению или извлечению. То есть селективность извлечения в этом, возможно, ред-
ком случае напрямую определяется параметрами критической точки смешения и условиями в области 
асимптотической близости к ней, реализуемыми в процессе. В этом и заключается суть оригинального под-
хода к процессу разделения.  

Прежде чем сформулировать цели настоящего исследования, проведем короткий тестовый анализ 
двух публикаций, посвященных экстракционному концентрированию водных растворов, соответственно, 
изопропанола [20] и ацетона [21, 22], на предмет оценки возможностей предложенных авторами настоящей 
статьи подходов и представлений [17–19], предполагаемых к использованию в рамках основной задачи – 
экстракционного разделения смесей эфиров жирных кислот.  

Наиболее используемым методом выделения органических соединений из водных растворов по-
прежнему является дистилляционный процесс, который энергозатратен по причине необходимости нагре-
вания промышленных объемов разделяемой смеси до значительных температур (80÷100 °С). Еще в сере-
дине семидесятых годов прошлого столетия пришло очевидное понимание того, что дальнейшее бездея-
тельное восприятие крайней энергозатратности этого подхода не представляется возможным. И, в частно-
сти, констатировалось [23], что в те самые годы в США на процессы дистилляции лишь в химической и 
нефтеперерабатывающей отраслях промышленности расходовалось около трех процентов национального 
энергопотребления и это при колоссальных абсолютных показателях энергетики страны. Делается вывод о 
том, что даже незначительное усовершенствование процесса может явиться источником существенного 
энергосбережения.  

Дистилляционный процесс в задаче концентрирования водного раствора изопропанола еще и огра-
ничен азеотропным составом (87.8%масс). В итоге, замена дистилляции на субкритический флюидный экс-
тракционный процесс с диоксидом углерода в качестве экстрагента (tэ=18 °С, Рэ=60 бар) явилась убедитель-
ной. И, в частности, среднегодовая себестоимость продукции предприятия, мощностью 20 млн галлонов в 
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год (около 76000 м3/год) при исходной концентрации сырья в 40–42% масс, оказалась равной 13.8 $/м3 [20], 
в сопоставлении с себестоимостью процесса дистилляционного разделения в 32.2 $/м3.  

Однако последующие попытки подобным же образом решить проблему энергосбережения в процессе 
концентрирования водного раствора ацетона не увенчались успехом [21, 22]. Себестоимость дегидратации 
с использованием СКФЭ процесса превысила издержки традиционной технологии. В чем же причина по-
добного результата при наличии выше обсужденного аналога? Дело в том, что бинарные системы «СО2-
изопропанол» [24, 25] и «СО2-ацетон» [26] проявляют I–II типы фазового поведения с непрерывной крити-
ческой кривой и подобластью безграничной смешиваемости в СКФ области состояния за пределами бино-
дали. Авторы проведенного моделирования и оценок технико-экономических показателей технологии в це-
лом [21, 22] рассмотрели два варианта термодинамических условий (Р и Т) осуществления СКФ экстракци-
онного процесса: 105 бар и 350 К в одном случае и 103 бар и 310 К в другом. Остановимся лишь на втором 
варианте условий, который показал лучший результат. Из диаграммы фазового равновесия для системы 
«СО2-ацетон», отвечающей температуре 313 К, которой руководствовались и авторы обсуждаемых статей, 
следует, что критическое давление (ввиду отсутствия точек на вершине бинодали) составляет около ~80 бар. 
Режим высокоэффективного СКФ экстракционного извлечения для той самой системы реализуется лишь в 
диапазоне ~10–20 бар от Ркр (усиливаясь по мере приближения к Ркр) и, если быть до конца точным, то усло-
вие Р=103 бар [21] находится за пределами этого диапазона. Как следствие, возможность успешной СКФ 
экстракционной дегидратации водного раствора ацетона с предпочтительными (в сопоставлении с показа-
телями дистилляционного процесса) технико-экономическими показателями сохраняется, и которую, как 
полагается, необходимо лишь экспериментально подтвердить.  

В итоге, целями для настоящей статьи являются: с одной стороны экспериментальное подтверждение 
предполагаемой успешности режима «псевдорастворимости» СК-СО2 экстракционного процесса примени-
тельно к концентрированию 10% водного раствора ацетона, реализуемому в области аномального набуха-
ния извлекаемой компоненты, а, с другой селективное СК-СО2 экстракционное разделение смеси этиловых 
эфиров олеиновой и пальмитиновой жирных кислот, основанное на осуществлении процесса в условиях, 
которые для бинарной системы «СО2-этилолеат» являются докритической областью парожидкостного рав-
новесия (к примеру, при Т=313.15 К, Ркр≈14.0 МПа или при Т=323.15 К, Ркр≈17.0 МПа [12]), а для системы 
«СО2-этилпальмитат» сверхкритической газофазной областью безграничной смешиваемости (при Т=313.15 
К, Ркр≈11.0 МПа или при Т=323.15 К, Ркр≈13.7 МПа [11]).  

Экспериментальная часть 

Материалы и методы. При концентрировании 10% водного раствора ацетона (СК-СО2 экстракцион-
ный процесс), исследовании диаграммы фазового равновесия систем «СО2-этилолеат» и «СО2-этилпальми-
тат» (оптическая ячейка высокого давления), разделении смеси этилолеата и этилпальмитата (СК-СО2 экс-
тракционный процесс и оптическая ячейка высокого давления) использованы: 

– диоксид углерода первого или высшего сорта с содержанием СО2 не менее 99.0% (ГОСТ 8050-85), 
ООО «Снабтехмет»; 

– вода, полученная в стеклянном бидистилляторе типа БС ( 20
Dn =1.3329, 25

4ρ =997.1 кг/м3); 

– ацетон марки ЧДА с содержанием основного вещества не менее 99.85%об. ( 20
Dn =1.359, 25

4ρ
=789.2 кг/м3), АО “Вектон”; 

– этилолеат марки «Ч», предоставленный Sisco Research Laboratories Pvt. Ltd ( 20
Dn =1.450, 

ρ20=870 кг/м3); 
– этилпальмитат с содержанием основного вещества не менее 97.0%, ООО ТД «ХИММЕД». 
Для реализации СК-СО2 экстракционного процесса использована экспериментальная установка, при-

веденная на рисунке 1.  
Экспериментальная установка позволяет реализовывать СКФЭ процесс в диапазоне температур 300–

373 К и интервале давлений 8–25 МПа. Установка включает в себя систему создания и поддержания давле-
ния, систему регулирования и поддержания температуры, экстрактор и систему измерения и регистрации 
массы экстракта. Система создания давления включает баллон (1) с СО2 объемом 10 л и насос (3) высокого 
давления марки «Supercritical 24», который обеспечивает расход жидкого СО2 в пределах 0.01–24 мл/мин в 
диапазоне давлений 0–10000 psi (до 689.48 бар). Система регулирования и поддержания температуры 
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состоит из электронагревателя (10), термопары ТХА (хромель-алюмель) и измерителя-регулятора ТРМ-1. 
Система измерения и регистрации массы экстракта включает электронные лабораторные весы с автомати-
ческой записью марки ОКБ «Веста» (точность измерения – 0.001 г) и персональный компьютер (15). 

Методика проведения исследований. Для предварительно промытого экстрактора (5) с помощью ва-
куумного насоса производится удаление паров растворителя и атмосферного воздуха. Предварительно рас-
считанный объем исследуемой жидкости с помощью дозатора заливается в экстрактор через выходной ре-
гулирующий вентиль (6) при закрытом вентиле (4). Количество жидкофазной компоненты в экстракторе 
определяется весовым методом. Экстрагент – диоксид углерода из баллона (1) поступает в насос высокого 
давления (3), где предварительно сжижается, и подается в экстрактор с определенным расходом уже в СКФ 
состоянии, но под давлением несколько ниже давления эксперимента. Затем подключается система термо-
статирования, включающая датчик и регулятор температуры (11) марки ТРМ-1 «Овен» и электронагрева-
тель (10). Как следствие, производится разогрев ячейки до заданной температуры. 

Для минимизации тепловых потерь внешняя поверхность ячейки теплоизолирована. После выхода на 
заданный температурный режим производится подкачка СКФ растворителя до запланированного в экспе-
рименте значения давления. Подача газа сопровождается интенсивным перемешиванием содержимого 
ячейки путем вращения самой ячейки на ±45° вокруг своей оси. После достижения состояния насыщения и 
заданного давления система выдерживается в течение 30 мин. Факт достижения состояния равновесия в 
термодинамической системе устанавливается по отсутствию изменения давления в ячейке. После достиже-
ния равновесного состояния в ячейке перемешивание образцов прекращается. Давление в ячейке контроли-
руется с помощью тензометрического датчика давления (13). Равномерность температурного поля контро-
лируется хромель-алюмелевыми термопарами (9) с фиксацией температуры аналоговым цифровым преоб-
разователем на персональном компьютере (15). Затем после открытия вентиля (6) и выходного регулирую-
щего вентиля (7) СКФ раствор поступает в сепаратор (8), где происходит разделение газовой и жидкой фаз. 
Постоянство расхода СКФ растворителя с растворенным веществом обеспечивается тонкими регулирую-
щими возможностями вентиля (7). Сепаратор (8) находится на платформе электронных лабораторных весов 
с автоматической записью показаний весов на персональный компьютер. По информации о кинетике изме-
нения массы устанавливаются параметры периода времени, в рамках которого соблюдается режим равно-
весного растворения. Окончательный результат по извлеченному из экстрактора ацетону (с небольшим со-
держанием воды) получается после взвешивания экстрактора на весах марки «CAS CUX-4200H». 

Исследование характеристик фазового равновесия и состояния систем «СО2-этилолеат» и «СО2-этил-
пальмитат» в окрестности термодинамической критической точки, как со стороны двухфазного равновесия, 
так и в однофазной области, проведено с использованием оптической ячейки высокого давления (рис. 2). 

Рис. 1. Схема экспериментальной установки для 
реализации СК-СО2 экстракционного процесса: 
1 – баллон с газом; 2 – вентиль газовый; 3 –
насос жидкостной; 4 – входной вентиль 
экстрактора; 5 –экстрактор; 6 – выходной 
вентиль; 7 – регулирующий вентиль; 8 – 
сепаратор; 9 – датчик температуры (термопара); 
10 – нагреватель; 11 – регулятор температуры; 
12 – блок питания; 13 – тензометрический 
датчик давления; 14 – АЦП; 15 – персональный 
компьютер  
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Рис. 2. Схема экспериментальной установки для исследования фазового равновесия бинарных систем 
с использованием оптической ячейки высокого давления: 1 – оптическая ячейка; 2 – датчик 
температуры (термопара); 3 – датчик давления; 4 – вентиль подачи газа; 5 – насос высокого давления; 
6, 7, 8 – вентили; 9 – вакуумный насос; 10 – шприцевой насос; 11 – теплообменник 

Методика проведения исследований. Также, как и было написано ранее, для предварительно промы-
той ячейки (1) с помощью вакуумного насоса производится удаление паров растворителя и атмосферного 
воздуха. Затем осуществляется разогрев ячейки до заданной температуры с использованием системы тер-
мостатирования, состоящей из датчика и регулятора температуры ТРМ202, а также электронагревателя. Для 
минимизации тепловых потерь внешняя поверхность ячейки покрыта слоем теплоизоляции. После выхода 
на заданный температурный режим производится заполнение ячейки низколетучим жидкофазным компо-
нентом (этилолеат, этилпальмитат или же их смесь) предполагаемой бинарной смеси с использованием 
шприцевого насоса. Итоговое количество жидкофазной компоненты в ячейке определяется весовым мето-
дом. После установления теплового равновесия с помощью насоса (5) подается легколетучая компонента 
(СО2). При этом подача осуществляется до момента достижения состояния насыщения в данном случае эфи-
ров жирных кислот диоксидом углерода. Подача газа сопровождается интенсивным перемешиванием со-
держимого ячейки путем вращения самой ячейки на ±45° вокруг своей оси. После достижения состояния 
насыщения и заданного давления система выдерживается в течение 30 мин. 

Факт достижения состояния равновесия в термодинамической системе устанавливается одним или 
двумя контрольными опытами с помощью отбора проб на анализ или по отсутствию изменения давления в 
оптической ячейке. После достижения равновесного состояния в оптической ячейке перемешивание образца 
прекращается. Процесс достижения фазового равновесия контролируется системой видеонаблюдения, 
включающей внешнюю камеру и монитор ПК. Программа записи данных с экрана запускает и одновремен-
ную запись показаний температуры и давления в оптической ячейке высокого давления. Для наблюдения и 
количественной оценки характера перемещения границы раздела фаз на торцевой зажимной гайке вокруг 
смотрового окна ячейки установлен реперный диск с горизонтальными линиями равного шага. Конструкция 
оптической ячейки обеспечивает возможность взятия проб на анализ как жидкой, так и газовой фаз. 

Отбор и анализ проб осуществляется следующим образом: перед отбором пробы проводится взвеши-
вание пробоотборника на электронных весах с точностью ±0.001 г; далее пробоотборник подсоединяется к 
соответствующей коммуникации оптической ячейки, где полуоборотный микровентиль обеспечивает быст-
рый отбор пробы; для разделения отобранной пробы на газовую и жидкую фазы пробоотборник охлажда-
ется, а затем легколетучая газофазная компонента медленно выпускается. Унос растворенного вещества при 
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выпуске газа предотвращается установкой уловителя на выходе пробоотборника. Ввиду достаточной огра-
ниченности рабочего объема оптической ячейки в результате отбора пробы исходная равновесная концен-
трация значимо меняется, поэтому повторный анализ пробы, как правило, возможен только после повторе-
ния самой процедуры установления равновесного состояния. 

Анализ образцов полученных экстрактов для смесей этиловых эфиров жирных кислот проведен на 
газовом хроматографе Хроматэк-Кристалл 5000. Образцы были предварительно растворены в изопропаноле 
в соотношении 1 : 1 масс. Нагрев осуществляли с 40 до 210 °С, повышая температуру на 10 °С/мин. Объем 
вводимой пробы составлял 0.5 мкл. 

Обсуждение результатов  

1. Выделение ацетона из его водного раствора. Возвращаясь к результатам моделирования [21, 22] 
процесса СКФ экстракционного выделения ацетона из его водного раствора с 10%-ной концентрацией по 
результатам его осуществления при температуре Т=310 К и давлении Р=10.3 МПа с использованием в каче-
стве экстрагента диоксида углерода, сделан вывод о том, что его технико-экономические показатели усту-
пают даже характеристикам традиционного дистилляционного процесса, ранее признанного избыточно 
энергозатратным [23] и, как следствие, неперспективным.  

«Псевдорастворимость», характеризующая интегральный эффект в механизме переноса массы в рам-
ках СКФЭ процесса для систем I–II типов фазового поведения, является ключевым фактором, способным 
обеспечить высокую эффективность экстракционного извлечения. Двойственная природа механизма пере-
носа массы, с одной стороны, включает перенос массы по привычному механизму равновесной термодина-
мической растворимости, а с другой – предполагает макроперенос той же массы, но по неравновесному 
механизму, обусловленному аномальным «набуханием» смеси «экстрагент-целевая компонента», наблюда-
емым в области асимптотической близости к критической точки смешения той самой бинарной смеси.  

На рисунке 3 приведен характер изменения избыточного молярного объема смеси «СО2-ацетон» (для 
изолинии с критической концентрацией в СКФ области состояния), рассчитанного по соотношению с ис-
пользованием программного продукта REFPROP [26] 
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где х1 и х2 – мольные доли диоксида углерода и ацетона в смеси; M1 и M2 – молекулярные массы диоксида 
углерода и ацетона; ρ1 и ρ2 – плотности диоксида углерода и ацетона в соответствующих термодинамиче-
ских условиях; ρсмеси – плотность смеси при тех же условиях. 

Избыточный молярный объем смеси – это функция состава и молекулярных параметров молекул, 
образующих смесь. Он определяется как разница между значением молярного объема в реальной смеси и 
значением, которое существовало бы в идеальном растворе при тех же условиях. Молярный объем смеси, в 
общем случае, считается как сумма мольных объемов, составляющих + избыточный мольный объем. 

Избыточный мольный объем смеси рассчитан как разность наблюдаемого мольного объема реальной 
смеси (первый член правой части уравнения) и объема идеальной смеси, выраженного через мольные объ-
емы чистых компонент (второй член правой части уравнения).  

Программный продукт REFPROP в части своей базы данных по термодинамическим свойствам ис-
пользован как источник информации по плотности (как смеси «СО2-ацетон», так и ее компонентов в отдель-
ности для соответствующих термодинамических условий), входящей в обсуждаемое уравнение. 

В диапазоне давлений Р-Ркр≈2 МПа от его критического значения (рис. 3) наблюдается аномальный 
характер изменения избыточного объема обсуждаемой бинарной смеси, который и определяет макромоле-
кулярную составляющую механизма переноса массы в рамках СКФ экстракционного процесса для систем 
I-II типов фазового поведения. 

Говоря про аномальный характер изменения избыточного объема, стоит сказать о том, что гипотеза 
изоморфности применительно к фазовым переходам второго рода позволяет распространять представления 
об асимптотической близости к критической точке, развитые и привычные для чистых веществ, и на крити-
ческие явления, наблюдаемые в бинарных смесях. Обозначенная область традиционно определяется как 
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область аномального изменения свойств. Для чистых веществ эта область характеризуется диапазонами: 
Т=Ткр(1.0–1.1), ρ=ρкр(0.7–1.3). На рисунке 3 вышеобозначенный диапазон Р=8.048–10.0 МПа и является диа-
пазоном аномального изменения избыточного объема в данном случае смеси «СО2-ацетон», обусловленным 
наличием критической точки, соединяющей жидкостную и паровую ветви бинодали, и существованием об-
ласти аномального изменения свойств в СКФ области состояния уже за пределами той самой бинодали. Для 
систем, фазовое поведение которых отличают разрывная критическая кривая и отсутствие критической 
точки смешения, никакой области аномального изменения избыточного объема нет. 

На рисунке 4 приведены экспериментальные данные, полученные в рамках исследования «псевдо-
растворимости» ацетона в диоксиде углерода в СКФ области состояния как функции давления для различ-
ных степеней заполнения экстракционной ячейки.  

Излом на кривой 3 (рис. 4) в диапазоне изменения давления Р-Ркр~3.0 МПа с вероятным присутствием 
макромолекулярного переноса массы обозначен при давлении ~10 МПа, которое, согласно рисунку 3, отвечает 
нижнему пределу области значимого изменения избыточного объема смеси «СО2–ацетон». При этом равно-
весная растворимость в части переноса массы в обозначенной области параметров состояния серьезным обра-
зом уступает переносу в режиме «псевдорастворимости». Возможности уноса целевой компоненты в сепара-
тор при меньшем заполнении экстрактора и меньшем исходном количестве извлекаемой компоненты в нем 
при прочих равных условиях оказываются гарантированно ниже. Экспериментальные точки для двух степеней 
заполнения, полученные при давлении Р≈9 МПа (рис. 4), являются наглядным примером этому. 

Различия в значениях псевдорастворимости для изолиний 3 и 4 с различными степенями заполнения 
измерительной ячейки легкообъяснимы. При большей степени заполнения ячейки больше вероятность того, 
что набухшая фаза достигнет потолочного отверстия и, в конечном счете, будет «выдавлена» в сепаратор, 
существенно увеличив перенос массы в рамках двойственной природы механизма «псевдорастворения». 
При минимальном заполнении макроперенос в сепаратор может и не состояться. 

Результаты статистической обработки для набора данных каждой из точек, полученных при пяти-
кратном повторении, показывают низкие значения стандартного отклонения (меньше 0.01%) суммарной не-
определенностью не превышающих ±3%. Аппроксимированные усредненные данные, описанные полино-
миальной зависимостью, показывают высокий коэффициент детерминации (R2>0.98). Для всех четырех ис-
следованных значений давления различия между средними значениями мольной доли для точек «1» и «2» 
(рис. 4) являются статистически высоко значимыми (p<0.001). 

 
 

Рис. 3. Избыточный молярный объем бинарной смеси 
«СО2-ацетон» в СКФ области состояния на изолинии с 
критической концентрацией: Т=313.7 К, Ркр=8.048 МПа, 
Скр= 0.022 мол. д. 

Рис. 4. «Псевдорастворимость» ацетона 
в диоксиде углерода в СКФ области 
состояния при температуре Т=313.7 К как 
функция давления для различных 
степеней заполнения экстракционной 
ячейки: 1 − 14.55%; 2 − 29.13%; 
комментарии к кривым 3 и 4 в 
нижеследующем тексте  
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Вышеизложенные представления и условия осуществления СКФ экстракционного процесса выделе-
ния ацетона из его водного раствора, реализованного при Т=310 К и Р=10.3 МПа [21, 22], с одной стороны, 
и при Т=310 К и Р=8.5–9.0 МПа (настоящая работа) – с другой, дают основание полагать о существенно 
более высокой эффективности СКФЭ процесса, осуществляемого в режиме «псевдорастворимости» (рис. 4). 
Указывают они и на высокую вероятность ее предпочтительности в сопоставлении с процессом дистилля-
ционного разделения в рамках той же задачи.  

Поскольку в работах [21, 22] речь шла об СКФ экстракционном извлечении ацетона из 10% водного 
раствора, то подобное условие реализовано и авторами настоящей статьи. Условия осуществления измере-
ний и их результаты представлены в таблице 2. 

Неизвестная степень заполнения экстрактора в работах [21, 22], а также минимальное значение избы-
точного объема для смеси «СО2-ацетон» при Р=10.3 МПа (рис. 3) с высокой вероятностью указывают на то, 
что режим «псевдорастворимости», как основа повышенной эффективности СКФ экстракционного про-
цесса, в этом случае не реализован и истинный потенциал СКФЭ процесса не раскрыт. Результат же, полу-
ченный в области высоких значений избыточного объема при Р=8.3 МПа (табл. 2), трехкратно превосходит 
возможности процесса в условиях обсуждаемого аналога [21, 22].  

2. Разделение смеси эфиров жирных кислот 
Представления о характеристиках фазового равновесия для бинарных систем, составленных потен-

циальным экстрагентом СКФ экстракционного процесса и компонентами смеси, предполагаемой к разделе-
нию, являются ключевыми на этапе планирования эксперимента. В данном случае речь идет о разделении 
смеси этиловых эфиров олеиновой и пальмитиновой жирных кислот. На рисунке 5 приведены диаграммы 
фазового равновесия для двух бинарных систем, составленных диоксидом углерода и перечисленными эфи-
рами, и, в том числе, по результатам настоящего исследования.  

Единая Р-х,у диаграмма для двух систем I-II типов фазового поведения (СО2-этилолеат, СО2-этил-
пальмитат) является одним из ключевых элементов, позволяющих установить оптимальные термодинами-
ческие условия осуществления процесса разделения. В области давлений (~11.0–14.0 МПа) между конеч-
ными точками парожидкостных равновесий бинарных систем «СО2-этилолеат» и «СО2-этилпальмитат» 
присутствуют предпосылки к разделению смеси этилолеата и этилпальмитата, обусловленные различным 
фазовым состоянием тех самых бинарных систем. Если для системы «СО2-этилпальмитат» обозначенный 
диапазон давлений отвечает области СКФ состояния с подобластью безграничной смешиваемости, то для 
системы «СО2-этилолеат» в том же диапазоне давлений (~11.0–14.0 МПа) имеет место область докритиче-
ского парожидкостного равновесия. В итоге, в рамках СКФ экстракционного процесса в экстракторе с ис-
ходной жидкофазной смесью, предназначенной для последующего разделения, в присутствии диоксида уг-
лерода в диапазоне изменения параметров состояния, отвечающих аномальному изменению избыточного 
объема смеси «СО2-этилпальмитат», сформируется вторая жидкая фаза с предпочтительным содержанием 
диоксида углерода, большей части этилпальмитата, изначально представленного в разделяемой смеси, и не-
значительного количества этилолеата. Режим «псевдорастворимости» в этом случае будет способствовать 
концентрированию в сепараторе именно этилпальмитата.  

Условия осуществления и результаты экспериментального СК-СО2 экстракционного разделения би-
нарной смеси, составленной этилолеатом и этилпальмитатом, приведены на рисунке 6 и в таблице 3. 

Таблица 2. Условия осуществления и результаты СК-СО2 экстракционного извлечения ацетона из его 
10%-ного водного раствора  

Образец Т, К Р, МПа Vo, % mо, г. VСО2, мл/мин τ, мин. mэ/mo, % 
1 310.15 8.3 6.071 6.071 0.50 20 48.3 
2 310.25 10.3 5.179 5.179 0.25 40 14.9 

Vo – исходная степень заполнения экстрактора водным раствором ацетона; mo – исходная масса водного раствора аце-
тона; VСО2 – расход экстрагента; mэ – масса экстракта. 
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Рис. 5. Диаграммы фазового 
равновесия при Т=313.15 К для 
бинарных систем: «СО2-этилолеат»: 1 – 
[28], 2 – [29], 3 – настоящая работа; 
«СО2-этилпальмитат»: 4 – [11]  

 

 

Рис. 6. Хроматограмма образца №2 (табл. 3). Левый пик соответствует изопропанолу, средний пик – 
этилпальмитату, правый пик – этилолеату 

Таблица 3. Условия осуществления и результаты СК-СО2 экстракционного разделения бинарной смеси, 
составленной этилолеатом и этилпальмитатом  

№ п/п Т, К Ркр, МПа Р, МПа Состав cмеси, % Vo, % VСО2, мл/мин τ, мин Сэп, % Сэо, % 
1 313.15 ~11.0 12.5 50 : 50 57.1 1.0 30 71.54 28.46 
2 313.15 ~11.0 11.5 25 : 75 57.1 2.5 15 85.51 14.49 
3 313.15 ~11.0 11.5 25 : 75 85.7 2.5 70 88.28 11.72 
4 333.15 ~16.0 16.5 50 : 50 57.1 2.5 30 67.38 32.62 

Ркр – критическое давление смеси «СО2-этилпальмитат»; Vo – исходная степень заполнения экстрактора смесью этило-
леата и этилпальмитата; VСО2 – расход экстрагента; Сэп, Сэо – концентрации этилпальмитата и этилолеата в экстракте, 
соответственно. 

 
По результатам, приведенным в таблице 3, можно сделать некоторые выводы: 
– подход к разделению (фракционированию) в целом работоспособен; 
– динамика процесса (временной фактор) достаточно высокая и однозначно выше той, что характерна 

для экстракционного разделения лишь на принципе равновесной термодинамической растворимости; 
– повышенное содержание этилолеата в экстракте обусловлено его более высокой растворимостью в 

СО2 в сопоставлении с той же растворимостью этилпальмитата, которое в свою очередь определяется: 
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наличием двойных связей, меньшей плотностью упаковки молекул и, наконец, пониженной кристаллично-
стью ненасыщенных соединений, включая и тот самый этиловый эфир олеиновой кислоты; подтверждением 
этому могут явиться и результаты сопоставления количественных характеристик паровых ветвей бинодалей 
этилолеата и этилпальмитата, приведенных на рисунке 5; и, в частности, концентрация этилового эфира олеи-
новой кислоты в диоксиде углерода при давлениях, близких к критическому, имеет ~2–3 кратное превосход-
ство в сопоставлении с концентрацией этилпальмитата в тех же условиях, но на собственной бинодали;  

– вышеуказанная проблема может быть достаточно просто решена посредством осуществления СК-
СО2 экстракционного процесса в области аномального изменения избыточного объема смеси «СО2-этило-
леат», которая при температуре 313.15 К реализуется в диапазоне давлений ~14.10–15.5 МПа (рис. 5); 

– макромолекулярный перенос массы, а в целом и эффективность предложенного подхода к разделе-
нию смесей будет еще более высокой, если обсуждаемый процесс будет реализован для прецизионно уста-
новленного узкого диапазона давлений в непосредственной близости к его критическому значению, где ве-
личины избыточного объема бинарной смеси, составленной экстрагентом и концентрируемой компонентой, 
будут максимальными. 

Выводы 

Представления о двойственной природе механизма переноса массы в сверхкритическом флюидном 
экстракционном процессе для систем I-II типов фазового поведения явились основой для формирования 
нового подхода в задаче разделения жидкофазных смесей.  

Результаты его тестового испытания на примере концентрирования 10% водного раствора ацетона 
указывают на недооцененность возможностей сверхкритического флюидного экстракционного процесса в 
сопоставлении с технико-экономическими показателями дистилляционного разделения, имевшую место в 
работе [20].  

В той же степени тестовое разделение жидкофазной смеси этилолеата и этилпальмитата отличают 
работоспособность подхода в целом и достаточно высокая динамика процесса разделения. 
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The article presents the results of testing the concepts of the dual nature of the mass transfer mechanism in a supercritical 

fluid extraction process for binary systems of types I-II phase behavior using the example of the problem of isolating acetone 
from its aqueous solution. It has been established that the opinion on the preference of distillation separation in comparison with 
the possibilities of the extraction process implemented in supercritical fluid conditions is incorrect and is caused by imperfect 
ideas and underestimation of the possibilities of the extraction process. The expediency of using the supercritical fluid extraction 
process as applied to systems of types I-II phase behavior in the context of the problem of separating mixtures of fatty acid esters 
is substantiated. The results of an experimental study of the phase behavior of the binary mixture "CO2-ethyl ester of oleic acid" 
carried out at T = 313.15 K are presented. For the system under consideration, type I-II phase behavior is established. Also 
presented are the results of the experimental implementation of the supercritical fluid extraction process as applied to the problem 
of concentrating ethyl ester of palmitic acid in a mixture with ethyl ester of oleic acid. The original approach to concentration is 
efficient and is characterized by a sufficiently high dynamics of the separation process and can be applied to a wide range of 
systems, including fatty acids themselves.  

Keywords: biodiesel fuel, composition optimization, extraction, phase behavior type, supercritical fluid state, solubility 
and "pseudosolubility". 
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