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KINETIKA HETEROGENE METANOLIZE SVEZEG 1
KORISCENOG BILJNOG ULJA

1ZvOD

U ovoj disertaciji ispitivana je sinteza metil estara masnih kiselina (MEMK),
odnosno biodizela u reakciji metanolize triglicerida (TG) u prisustvu ¢vrstog
katalizatora. Sinteza katalizatora izvrSena je mehanohemijskim putem polazeci od CaO i
ZnO prahova uz dodatak vode, kako bi se dobio prekursor CaZn,(OH)s-2H,0, koji se
zarenjem na 700 °C prevodi u smeSu oksida CaO-ZnO. Nakon detaljne karakterizacije,
Ca0-ZnO katalizator koris¢en je u reakciji metanolize rafinisanog suncokretovog i
koriS¢enog biljnog ulja (KBU) koja je izvedena u $arznim uslovima.

U cilju odredivanja parametara koji u potpunosti definiSu brzinu metanolize i
ukazuju na osnovne otpore od kojih ona zavisi, analiziran je uticaj temperature,
molarnog odnosa metanol:ulje, mase katalizatora i intenziteta meSanja na brzinu
procesa. Utvrdeno je da brzina procesa zavisi od otpora prenosu mase TG do povrsine
katalizatora 1 otpora hemijskoj reakciji na povrSini katalizatora, koji su definisani kao
reciprocna vrednost ukupnog zapreminskog koeficijenta prenosa mase, kprg, |
konstante brzine reakcije pseudo prvog reda, k. Ovi kineticki parametri odreduju
vrednost prividne konstante brzine k,,, koja se menja sa napredovanjem procesa
metanolize, odnosno sa promenom stepena konverzije TG. Brzina procesa je na taj
nacin opisana kinetickim modelom nepovratne reakcije prvog reda sa promenljivom
prividnom konstantom brzine koja uzima u obzir i prenos mase TG i brzinu hemijske
reakcije izmedu TG 1 metanola.

Utvrdeno je da ukupan zapreminski koeficijent prenosa mase, k.. r¢, zavisi od
specificne medufazne povrSine, kao i da se moze predstaviti kao funkcija stepena
konverzije TG. Ova pretpostavka se bazira na uofenom efektu da se dostizanjem
odredene kriti¢ne konverzije TG nakon stvaranja prvih koli¢ina monoglicerida (MG),
diglicerida (DG) i MEMK, brzina prenosa mase znatnije uvecava i postaje veca od
brzine hemijske reakcije na povrsini katalizatora. Tada reakcija na povrsini katalizatora

pocinje da kontroliSe brzinu ukupnog procesa.



Pokazano je da se glavni otpor prenosu mase nalazi u metanolnoj fazi oko
Cestice katalizatora i posledica je male medusobne rastvorljivosti TG i metanola. Prenos
mase u dispergovanoj fazi najviSe zavisi od veliine kapi, tj. srednjeg Sauter-ovog
pre¢nika kapi. U ovoj tezi predlozena je odredena korekcija korelacije objavljene u
literaturi za izraCunavanje Sauter-ovog precnika kapi koja uzima u obzir i prisustvo
¢vrste faze, odnosno pocetnu masu katalizatora korisS¢enog u metanolizi.

Utvrdeno je da na konstantu brzine hemijske reakcije metanolize suncokretovog
ulja uticu temperatura i intenzitet mesanja, dok na brzinu prenosa mase uti¢u i drugi
hidrodinamicki uslovi.

Brzina heterogeno katalizovane metanolize KBU mnogo je ve¢a od metanolize
svezeg ulja. Uticaj prenosa mase je uoc¢en samo na temperaturi od 60 °C, a i tada je
veoma mali. Analizom sastava polazne sirovine zakljuceno je da je ovako velika brzina
procesa posledica prisustva male koli¢ine MG 1 DG u polaznom KBU kao i razli¢itog
masno kiselinskog sastava TG ulja. MG i DG su povrsinski aktivna jedinjenja, uti¢u na
povecanje specificne medufazne povrSine tako $to smanjuju medupovrSinski napon
izmedu ulja 1 metanola i poveéavaju rastvorljivost ulja u metanolu.

Pri ponovnom koris¢enju CaO-ZnO katalizatora doslo je do znacajnog Smanjenja
aktivnosti nakon treceg ponovljenog procesa sa istom masom katalizatora. Do
deaktivacije katalizatora najverovatnije dolazi zbog adsorpcije produkata metanolize i
formiranja kompleksa Ca i glicerola kojima su aktivni centri blokirani, a njihovo
prisustvo dovelo je 1 do aglomeracije sitnih Cestica katalizatora, smanjujuci tako aktivnu

povrsinu katalizatora.

Kljuéne redi: Biodizel, kinetika, heterogeni katalizator, prenos mase, CaO, ZnO
Naucna oblast: Hemija i hemijska tehnologija

UZa nau¢na oblast: Hemijsko inZenjerstvo

UDK broj: 544.421.081.7:66.094.942:665.3



KINETICS OF HETEROGENEOUS METHANOLYSIS OF
SUNFLOWER AND USED VEGETABLE OIL

ABSTRACT

The synthesis of fatty acid methyl esters (FAME), i.e. biodiesel, in the
methanolysis of triglycerides (TG) in the presence of solid catalyst was studied.
Heterogeneous catalyst was synthesized by mechanochemical treatment of CaO and
ZnO powder mixture with the addition of water required for the formation of
corresponding mixed hydroxides, CaZn,(OH)s-2H,0, followed by calcination at 700 °C
in air to obtain CaO-ZnO composite powder. After detailed characterization CaO-ZnO
catalyst was used in methanolysis of refined sunflower as well as used vegetable oil
(UVO) in the batch conditions.

Influence of temperature, agitation speed, catalyst amount and methanol to oil
molar ratio on the rate of reaction was analyzed in order to determine parameters that
completely define the rate of methanolysis and indicate the basic resistances on which it
depends. It was revealed that the rate of the process depends on the two resistances —
mass transfer of triglycerides to the catalyst surface and chemical reaction on the
catalyst surface, which are defined as reciprocal value of k., r¢, the overall triglyceride
volumetric mass transfer coefficient and k, the effective pseudo-first order reaction rate
constant. These kinetic parameters actually determine the value of the apparent reaction
rate constant, k,,,,, which changes with the progression of the methanolysis process, i.e.
with the change of triglyceride conversion. The rate of the process is thus described
with the simple kinetic model of irreversible pseudo-first order reaction with the
variable apparent rate constant, which takes into account both the triglycerides mass
transfer and chemical reaction between TG and methanol.

The overall volumetric mass transfer coefficient, k,,; v, was found to depend
on interfacial area between the oil and methanol, and can be presented as the function of
TG conversion. This assumption is based on the observed effect that when critical
conversion of TG is achieved, after formation of small amounts of MG, DG and FAME,
the mass transfer rate starts to be higher than the rate of chemical reaction on the

catalyst surface. Then the chemical reaction starts to control the overall process rate.

Vi



It was shown that the dominant mass transfer resistance exists in the methanol
phase around the catalyst particle and is the consequence of low solubility between TG
and methanol. The mass transfer in dispersed (methanol) phase mostly depends on the
drop size, i.e., the Sauter mean drop value. In this thesis some correction of correlation
reported in literature for Sauter mean drop value calculation is proposed which takes
into account the presence of solid phase in reaction mixture.

Also, it was found that chemical reaction rate constant in methanolysis of
sunflower oil depends on the temperature and stirring intensity, while the mass transfer
is also influenced by other hydrodynamic conditions.

The rate of the heterogeneous methanolysis of used vegetable oil was much
higher compared to the methanolysis of virgin sunflower oil, followed by small
influence of mass transfer at the beginning of process even at 60 °C. The analysis of
feedstock composition revealed that higher rate of the methanolysis is a consequence of
presence of small amounts of MG and DG in the initial oil, as well as the different fatty
acid chain composition of TG in oils. MG and DG are surface active compounds
causing the increase of the interfacial area through the decrease of interfacial tension
between the oil and methanol and as a result increase the solubility of the oil in
methanol.

When CaO-ZnO catalyst was reused, the significant drop of activity of this
catalyst occurred in the third run with the same mass of catalyst. The deactivation is,
most probably, caused by adsorption of methanolysis products and formation of Ca and
glycerol complex, which block the active centers of catalyst. Their presence also led to

the agglomeration of small particles, decreasing the active surface of the catalyst.

Keywords: Biodiesel, kinetics, heterogeneous catalyst, mass transfer, CaO, ZnO
Scientific field: Chemistry and chemical technology

Specific scientific field: Chemical Engineering

UDC number: 544.421.081.7:66.094.942:665.3
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1. UvOD

Usled ogranicenih rezervi fosilnih goriva, visoke cene sirove nafte, kao i sve
veCe brige za zivotnu sredinu, alternativna goriva dobila su znaCajnu paZnju u
poslednjih nekoliko decenija. Biodizel, ¢ije su osnovne komponente metil estri masnih
kiselina (MEMK), nastaje u reakciji metanolize triglicerida (TG), a kao alternativno
gorivo moze Se koristiti Cist ili meSati sa dizelom mineralnog porekla. Za proizvodnju
biodizela koriste se obnovljive sirovine, odnosno ulja biljnog porekla ili Zivotinjske
masti. Biodizel je biorazgradiv, netoksican, a emisija ¢vrstih Cestica u atmosferu tokom
sagorevanja znatno je manja od emisije tokom sagorevanja goriva mineralnog porekla.
Takode, ugljen dioksid koji nastaje sagorevanjem biodizela delom se utro$i u procesu
fotosinteze i razvoja uljnih kultura.

Sve veca potreba za biodizelom zahteva optimizaciju procesa proizvodnje koja
¢e omoguciti velike proizvodne kapacitete, pojednostavljene operacije, visok prinos i
manju koli¢inu otpadnih materija. Cena biodizela je jedna od glavnih prepreka njegove
Sire primene 1 moZe biti smanjena na dva nacina: razvojem nove efikasnije tehnologije
za proizvodnju MEMK ili smanjenjem cene sirovine (kori$¢ena ulja 1 Zivotinjske masti).
Cena sirovine ima dominantan uticaj na cenu biodizela i iznosi 70 do 80% od ukupne
cene biodizela u zavisnosti od toga koja se sirovina koristi (Ahmad i sar., 2011,
Demirbag, 2007a; Gui i sar., 2008). Nisko kvalitetna, a jefina sirovina kao §to je
koriS¢eno biljno ulje iz restorana, hotela i sl., zahteva da se prethodno resi nepovoljan
uticaj povecanog sadrzaja slobodnih masnih kiselina (SMK) koje poseduju ovakve
sirovine (Canakgi, 2007; Canak¢i i Ozsezeng, 2005; Enweremadu i Mbarawa, 2009).
Kori$¢enje ulja sa velikim sadrzajem SMK prakticno nije moguée kod klasi¢nog
alkalnog (homogenog) postupka sinteze, jer se sa SMK i alkalnim katalizatorom
stvaraju sapuni i drugi sporedni proizvodi. Ovakva ulja se moraju obradivati u cilju
proizvodnje MEMK dvostepenim kiselinsko-alkalnim postupkom (Canakgi i Van
Gerpen, 2003). Primenom heterogeno katalizovane sinteze MEMK SMK se veoma brzo
prevode u metil estre masnih kiselina pa se na odreden na¢in moze umanjiti ili sasvim
eliminisati naveden nedostatak alkalne homogene metanolize.

Upotrebom heterogenih katalizatora, koji su c¢vrsta, nerastvorna ili slabo

rastvorna komponenta u kompleksnoj reakcionoj smesi u procesu metanolize biljnih



ulja, znacajno se pojednostavljuje postupak izdvajanja i preci§¢avanja proizvoda,
smanjuju ekoloski problemi, a time omogucava i ponovno kori$¢enje katalizatora, ¢ime
se postize i pozitivan ekonomski efekat (LOpez Granados i sar., 2009a; Ma i Hanna,
1999). Najveci broj istrazivanja heterogeno katalizovane metanolize odnosi se na
primenu oksida metala kao katalizatora reakcije metanolize TG. CaO kao katalizator
metanolize najvise je zastupljen u literaturi zbog njegove niske cene, dobrih katalitickih
osobina i moguénosti ponovne upotrebe (Birla i1 sar., 2012; Kawashima i sar., 2009;
Kouzu i sar., 2008a; Kouzu i sar., 2009a; Liu i sar., 2008a; Lopez Granados i sar., 2007;
Lopez Granados i sar., 2009b; Martin-Alonso i sar., 2010; Singh i Fernando, 2007;
Veljkovi¢ i sar., 2009; Vujicic i sar., 2010). Ipak, iako malo, izluzivanje CaO u
metanolu je jedan od nedostataka ovog katalizatora, zbog ¢ega je neophodno poboljsati
svojstva CaO razli¢itim strukturnim i drugim promenama katalizatora koji u osnovi ima
CaO kao prekursor, odnosno aktivnu komponentu koja katalizuje proces metanolize TG.
Jedna moguénost je da se nanoSenjem na odgovaraju¢i nosa¢ (Al,Oz, SiO,)
(Albuquerque i sar., 2008a; Umdu i sar., 2009; Zabeti i sar., 2010) ili meSanjem sa
drugim oksidima (MgO, ZnO) (Alba-Rubio i sar., 2010; Kesi¢ i sar.,, 2012;
Ngamcharussrivichai i sar., 2008; Rubio-Caballero i sar., 2009; Taufig-Yap i sar., 2011;
Yan i sar., 2008) umanji neZeljeni efekat luzenja CaO, pre svega, u metanolu.

U dosadasnjim istrazivanjima pokazano je da se kalcijum cink hidroksid dihidrat
moze uspesno sintetisati mehanohemijskim tretmanom ZnO i Ca(OH), u prisustvu
vode, a zatim zarenjem stvorenog dihidrata (CaZn,(OH)g 2H20) prevesti u smesu oksida
Ca0-ZnO (Kesi¢ i sar., 2012). Mehanohemijski tretman razli¢itih prahova se moze
koristiti za aktivaciju i sintezu razli¢itih materijala ukljucujuc¢i i katalizatore, a
karakteriSe ga jednostavna radna procedura, kao i moguénost sinteze materijala koji se
drugim postupcima tesko dobijaju (Zduji¢, 2001). CaO-ZnO dobijen mehanohemijskim
putem u prvim eksperimentima koji su nedavno objavljeni pokazao se kao veoma
aktivan u reakciji metanolize suncokretovog ulja (Kesic¢ i sar., 2012).

Kinetika heterogeno katalizovane metanolize bila je predmet manjeg broja
istrazivanja (Birla i sar., 2012; Kaur i Ali (2014); Kouzu i sar., 2008a; Kumar i Ali
2012, 2013; Liu i sar., 2010; Miladinovi¢ i sar., 2014; Patil i sar., 2011; Reinoso i sar.,
2014; Shu i sar., 2011; Singh i Fernando, 2007; Veljkovi¢ i sar., 2009; Vujicic i sar.,
2010; Wang i Yang, 2007). Neki autori (Dossin i sar., 2006a i 2006b) Kkoristili su Eley—



Rideal-ov mehanizam sa adsorpcijom metanola na aktivnim centrima katalizatora
(MgO) kao limitiraju¢im stupnjem od koga zavisi brzina procesa, dok su drugi
predlozili jednostavan model kinetike reakcije prvog reda u odnosu na TG u cilju
definisanja ukupne brzine metanolize u prisustvu nano-MgO na visokim temperaturama
(Wang i Yang, 2007). Takode, u nekim radovima je objasnjeno da se tokom heterogene
metanolize menja mehanizam odnosno red reakcije (Kouzu i sar., 2008a; Miladinovi¢ i
sar., 2014). Utvrdeno je da se u pocetnoj fazi proces metanolize TG moze analizirati kao
reakcija nultog, a zatim kako napreduje konverzija TG kao nepovratna reakcija prvog
reda (Kouzu i sar., 2008a). Generalno, najc¢esce se u literaturi proces metanolize biljnog
ulja sa oksidima razlicitih metala kao katalizatorom definiSe kinetikom koja odgovara
reakciji prvog reda. Medutim, neophodno je napomenuti da je heterogeno katalizovana
metanoliza biljnog ulja veoma kompleksan proces koji se odigrava u trofaznom sistemu
koji se na pocetku sastoji od ¢vrste (katalizator) i dve te¢ne faze koje se ne mesaju (TG i
metanol). Prenos mase jednog od reaktanata do granice dve tec¢ne faze, njegovo
rastvaranje u drugoj tecnoj fazi, kao i1 kasniji prenos mase do povrSine Cestice
katalizatora, u ovako kompleksnom sistemu ima veliki uticaj uticaj na ukupnu brzinu
procesa metanolize, a posebno u pocetnoj fazi i stvaranju prvih manjih koli¢ina
proizvoda. Zato, kako je pokazano ovim radom, za potpuno opisivanje Kinetike procesa
metanolize, neophodno je uzeti u obzir i potpuno definisati brzinu prenosa mase
reaktanata, odnosno brzinu hemijske reakcije metanolize na povrSini katalizatora.
Sigmoidni oblik krive zavisnosti prinosa MEMK od vremena objasnjen je postojanjem
maseno-prenosnih ogranic¢enja u po¢etnom periodu metanolize (Veljkovi¢ i sar., 2009).
Tek stvaranjem prvih koli¢ina meduproizvoda (DG, odnosno MG), koji su, inace,
efikasni emulgatori, brzina hemijske reakcije na povrSini katalizatora pocinje da
upravlja ukupnom brzinom procesa.

U ovoj tezi primenjen je CaO-ZnO katalizator dobijen mehanohemijskim putem.
Ca0 i ZnO su, uz dodatak vode, tretirani odredeno vreme u mlinu sa kuglama. Postoji i
drugi nadin sinteze polaznih meSanih hidroksida Ca i Zn (talozna metoda) iz kojih se
kalcinacijom dobija meSani oksid CaO-ZnO (Rubio-Caballero i sar., 2009). Medutim,
mehanohemijski postupak je jednostavniji, prekursor kalcijum cink hidroksid dihidrat
dobija se ,,direktnom* sintezom polazeci od CaO, ZnO i vode, bez drugih komponenata,

te je za pripremu CaO-ZnO Kkatalizatora upotrebljena samo mehanohemijska sinteza



mesanih hidroksida koja je pracena njihovim prevodenjem u mesane okside postupkom

kalcinacije (Kesi¢ i sar., 2012). Aktivnost ovako pripremljenog CaO-ZnO Kkatalizatora

analizirana je u procesu metanolize svezeg suncokretovog i koris¢enog biljnog ulja.

Ispitan je uticaj temperature, molarnog odnosa metanol:ulje, mase katalizatora i

intenziteta meSanja na brzinu procesa. Takode, ispitana je mogucnost viSestrukog

koriS¢enja istog katalizatora u ponovljenim eksperimentima metanolize. Analizirana je
kinetika procesa metanolize i odredeni parametri koji u potpunosti definisu ukupnu
brzinu metanolize i ukazuju na osnovne otpore od kojih zavisi brzina procesa. Predlozen
je kineti¢ki model koji opisuje proces metanolize uzimajuci u obzir brzinu prenosa mase
TG i brzinu hemijske reakcije. Razmatran je, takode, proces deaktivacije heterogenog
katalizatora u procesu metanolize ulja.
Glavni ciljevi ovog rada su:

- ispitivanje aktivnosti CaO-ZnO katalizatora dobijenog mehanohemijskim tretmanom
odgovarajucih prahova CaO i ZnO, kao i njegove stabilnosti u procesu metanolize
koriS¢enog odnosno svezeg biljnog ulja,

- analiza uticaja sastava polazne sirovine, temperature, molarnog odnosa metanol:ulje,
mase katalizatora i intenziteta meSanja na brzinu procesa i

- razvoj kinetickog modela koji opisuje proces metanolize ukljucujuéi i brzinu prenosa

mase TG i brzinu hemijske reakcije na povrsini katalizatora.



2. TEORIJSKI DEO
2.1 Biodizel

Fosilna goriva, pre svega nafta i njeni derivati, predstavljaju najvazniji izvor
energije za transport zbog velike toplotne mo¢i, rasprostranjenih nalazista i relativno
jednostavne eksploatacije i manipulacije. Medutim, svetske naftne zalihe se neprekidno
smanjuju, resursi su ograniceni, a cena nafte raste. Jo$ jedan veliki nedostatak upotrebe
nafte i njenih derivata je zagadenje zivotne sredine kao posledica emisije velikih
koli¢ina oksida azota, sumpora i ugljenika, kao i ¢adi i drugih ¢vrstih Cestica koje
nastaju prilikom sagorevanja ovakvih goriva.

Zbog svega toga, poslednjih nekoliko decenija velika paznja usmerena je na
iznalaZzenje moguénosti za smanjenje potrosnje fosilnih goriva i zamenu alternativnim i
obnovljivim izvorima energije. Alternativno gorivo mora biti tehni¢ki podesno,
ekonomski konkurentno, bazirano na obnovljivim sirovinama, ekoloski povoljno i lako
dostupno (Srivastava i Prasad, 2000). Najperspektivnija alternativna goriva su tzv.
biogoriva dobijena iz biomase, u koja, pored bioetanola i biogasa, spada i biodizel.

Posmatrano sa tehnickog aspekta, biodizel predstavlja visoko kvalitetno gorivo
za dizel motore. Njegove karakteristike su sli¢ne karakteristikama dizel goriva, a moze
se koristiti Cist ili mesati sa dizelom mineralnog porekla u svim odnosima. Ovo gorivo
moze se danas koristiti u standardnim dizel motorima, bez ili uz male modifikacije. U
zavisnosti od udela biogoriva u mesSavini, biodizeli se nazivaju B100 (Cist, 100%
biodizel), B5 (5% biodizel i 95% fosilni dizel), B20 (20% biodizel i 80% fosilni dizel)
itd. Biodizel sadrzi 10-11% kiseonika koji doprinosi potpunijem sagorevanju u
motorima (Srivastava i Prasad, 2000), ali zato ima za isto toliku vrednost manji toplotni
efekat u odnosu na dizel gorivo dobijeno iz nafte. Biodizel poseduje relativno visoku
temperaturu kljucanja, oko 150 °C, u odnosu na dizel gorivo fosilnog porekla (oko 70
°C, Demirbas, 2009a). To je ujedno i prednost biodizela jer su manji problemi pri
skladistenju i transportu. Biodizel obezbeduje bolje paljenje, a ima i dobre mazive
karakteristike prilikom koriS¢enja u dizel motorima, §to znaci vecu efikasnost 1 trajnost.
Ipak mora se naglasiti, $to je ve¢ navedeno, da je nepovoljna karakteristika biodizela
njegova manja toplotna mo¢ u odnosu na dizel fosilnog porekla (oko 12%) $to direktno
uti¢e na visu potro$nju ovog goriva u motorima. Biodizel ima i ne$to nizu vrednost pH

koja nepovoljno uti¢e na neke delove automobila izradene od plastike i gume.



Sa stanovista ouvanja zivotne sredine, biodizel ima niz prednosti. Kao prvo,
biodizel je biorazgradiv i nije toksi¢an. Biodizel se razgraduje 4 puta brze od dizela
fosilnog porekla (virgin dizela). Posle 28 dana ¢ak 77-89% biodizela razli¢itog porekla
se razgradi u poredenju sa svega 18% dizel goriva (Demirbas, 2007a). Bolje
karakteristike pri sagorevanju, usled veceg sadrzaja kiseonika, predstavljaju prednost u
odnosu na dizel mineralnog porekla jer se tokom njegovog sagorevanja smanjuje
emisija Cestica i praSine u atmosferu, kao i emisija CO, CO,;, SO, i nesagorelih
ugljovodonika (Xue i sar., 2011). Emisija aromati¢nih i poliaromati¢nih jedinjenja, koja
predstavljaju toksi¢ne i mutagene materije, takode je smanjena (Lapuerta i sar., 2008;
Xue i sar., 2011). Na manju emisiju ovih jedinjenja, pored sadrzaja kiseonika kao
najvaznijeg faktora, utice sastav polazne sirovine koja se Kkoristi za proizvodnju
biodizela, udeo biodizela u meSavini biodizela i virgin dizela, cetanski broj,
karakteristike samog motora i vreme ubrizgavanja (Mofijur i sar., 2013). Jedini Stetni
oksidi ¢ija je emisija povecana jesu oksidi azota, a kao glavni razlog za to navodi se
nesto bolji proces ubrizgavanja kada se koristi biodizel (Lapuerta i sar., 2008). Smatra
se da se ovaj problem moze resiti dodavanjem odgovarajucih aditiva (Mofijur i sar.,
2013; Xue i sar., 2011). Takode, jako bitna ¢injenica vezana za oCuvanje zivotne sredine
je da veca koli¢ina CO; koja se emituje pri sagorevanju biodizela bude kompenzovana
odgovaraju¢om koli¢inom CO; koju biljke u procesu fotosinteze utrose tokom svog
zivotnog ciklusa. Ukoliko bi se postigla potpuna jednakost u pogledu emisije 1 potros$nje
CO,, tokom sagorevanja biodizela, odnosno rasta i razvoja uljonosnih biljnih kultura,
moglo bi se reci da je biodizel prakticno neutralan i neskodljiv za ¢ovekovu sredinu. U
Tabeli 1 dati su podaci o srednjim vrednostima emisije gasova Kkoji su proizvod
sagorevanja biodizela (B100) i meSavine biodizel-virgin dizel (B20) u poredenju sa
virgin dizelom, uzimaju¢i da je emisija virgin dizela 100 %.

Tabela 1 Poredenje produkata sagorevanja Cistog biodizela (B100) i meSavine biodizel—
dizel (B20) sa fosilnim dizelom (Balat i Balat, 2010)

Vrsta emisije B100, % B20, %
Ugljenik (I1) oksid -48 -12
Nesagoreli ugljovodonici —67 -20
Cestice —47 -23
Oksidi azota +10 +2
Oksidi sumpora -100 -20
Toksi¢ne materije —60 do -90 —12 do 20
Mutagene materije —80 do —90 -20




2.1.1 Istorijat

Na Svetskoj izlozbi u Parizu 1900. godine Rudolf Dizel testirao je biljno ulje
dobijeno iz kikirikija kao gorivo za pokretanje prvog »dizel« motora (Knothe i sar.,
2005). Usled razvoja proizvodnje nafte, odnosno dizel goriva kao jedne od njenih
frakcija, ovaj projekat nije zaziveo, a biljna ulja su koriS¢ena kao gorivo samo s
vremena na vreme, ali naj¢eS¢e u vanrednim uslovima (za vreme Il svetskog rata).
Odredeni nedostataci biljnih ulja (veliki viskozitet, nepotpuno sagorevanje, otezano
ubrizgavanje u motor, polimerizacija ulja i sl.) doveli su do toga da su zapoceta
istrazivanja na njihovoj modifikaciji u cilju sinteze adekvatnog goriva za postojece dizel
motore. Najcesc¢e primenjivan postupak modifikacije biljnih ulja je akoholiza, odnosno
reakcija izmedu TG biljnih ulja i nizih alkohola, pre svega metanola i etanola, pri ¢emu
nastaju metil ili etil estri masnih kiselina, koji se pojednostavljeno oznacavaju jednim
imenom biodizel.

Verovatno prva dokumentovana upotreba goriva koje odgovara danaSnjoj
definiciji biodizela zabelezena je u Belgijskom patentu iz 1937. godine i opisuje
upotrebu etil estara palminog ulja (Chavanne, 1937). Posle duZe pauze, zbog energetske
krize sedamdesetih i pocetkom osamdesetih godina proslog veka ponovo se javlja
interesovanje za alternativne izvore energije (Knothe, 2010). Prva istrazivanja
mogucnosti proizvodnje i koriS¢enja biodizela pocela su prvo u Juznoj Africi, 1981.
godine, a zatim u Austriji, Nemackoj i na Novom Zelandu. Ve¢ 1987. godine izgradeno
je prvo pilot postrojenje u Austriji zasnovano na konverziji ulja repice u MEMK, a
1996. godine izgradena su velika industrijska postrojenja za proizvodnju biodizela u
Francuskoj 1 Nemackoj. Usvojenom deklaracijom EU iz 2003. godine podstice se
upotreba biogoriva i kori$¢enje svih drugih obnovljivih izvora za proizvodnju energije
za transport. Evropska strategija iz 2003. bila je da udeo biogoriva raste po stopi od
0,75% godisnje i da do 2010. godine oko 5,75% (Direktiva 2003/30/EC)*, a do 2020.
godine oko 10% (Direktiva 2009/28/EC)? alternativnog goriva bude zastupljeno u

ukupnoj potrosnji goriva.

l(2003) Directive 2003/30/EC, The European Parliament and the Council, 8 May 2003 on the promotion
of the use of biofuels or other renewable fuels for transport. OJ L, 123, 17.05.2003

2(2009) Directive 2009/28/EC, The European Parliament and the Council, 23 April 2009 on the
promotion of the use of energy from renewable sources and amending and subsequently
repealing Directives 2001/77/EC and 2003//30/EC. OJ L, 140, 05.06.2009



Proizvodnja biodizela u svetu danas nastavlja da se uvecava, ali mnogo sporije u
odnosu na prethodne godine. U 2013. iznosila je 26,3 milijardi litara u poredenju sa 22,5
milijarde litara u 2012. godini®. Na regionalnoj osnovi, Evropa (posebno Nemacka,
Francuska i Italija) dominira na globalnom trzistu proizvodnje biodizela sa uces¢em od
42%, iako se prema podacima Evropskog odbora za biodizel, proizvodnja biodizela u
Evropi nakon visegodi$njeg rasta u 2011. godini prvi put smanjila za oko 10% u odnosu
na 2010. godinu®. Gledano po drzavama pojedinatno, SAD su najveci proizvodad
biodizela u svetu sa 4,8 milijardi litara u 2013. godini, a zatim slede Nemacka i Brazil
sa 3,11 2,9 milijardi litara, Argentina sa 2,3 milijarde litara i Francuska i Indonezija sa
po 2 milijarde litara®.

U Srbiji je kompanija "Victoria oil" otvorila u Sidu 2007. godine prvo
postrojenje za proizvodnju biodizela kapaciteta 100.000 tona godisnje. Medutim,
nestabilnost trziSta i cene ulaznih sirovina, kao i nerazradene podsticajne zakonske
uredbe koje moraju da stimuliSu oblast proizvodnje biodizela, uticali su na to da veé

pocetkom 2008. godine dode do zaustavljanja proizvodnje biodizela u Sidu®.

2.1.2 Standardi

Biodizel koji se koristi u motorima u ¢istom obliku (B100) mora da bude u
skladu sa odredenim standardima za slicna goriva proizvedena iz nafte. Karakteristike
biodizela koji se dobija procesom alkoholize biljnih ulja definisane su standardom EN
14214 od strane Evropskog komiteta za standardizaciju (CEN), koji u potpunosti
definise kvalitet MEMK. Standard je prvi put usvojen 2003. godine, menjan je tokom
godina, a poslednja verzija je iz 2012. godine 1 vazi u zemljama c¢lanicama Evropske
unije. Mnoge drzave su usvojile svoje nacionalne standarde za biodizel. Dok Evropski
standard definise biodizel kao MEMK, Americki nacionalni odbor za biodizel pod
biodizelom podrazumeva mono-alkil estre masnih kiselina i definiSe ih standardom
ASTM D6751. CFPP (filtriranje na niskoj temperaturi) definiSe se kao najniza
temperatura na kojoj data zapremina goriva prolazi kroz standardni filter. Ova vrednost

definisana nacionalnim standardima se kre¢e od +5 do —26 °C u zavisnosti od godiSnjeg

3http://www.ren21.net/portals/O/documents/resources/gsr/2014/gsr2014_fuII%ZOreport_Iow%ZOres.pdf

4www.ebb—eu.org
*http://energija.wordpress.com/2008/07/31/uspon-i-pad-biodizela-u-srbiji/



http://www.ebb-eu.org/
http://energija.wordpress.com/2008/07/31/uspon-i-pad-biodizela-u-srbiji/

doba i drzave koja je usvojila odgovarajuéi standard®. Osnovne karakteristike biodizela
prema standardu EN 14214 date su u Prilogu (Tabela P1).

2.1.3 Najcesée koriSéene sirovine za dobijanje biodizela

Sirovine, odnosno izvor TG za dobijanje biodizela jesu razlicita biljna ulja
(jestiva i nejestiva), masti zivotinjskog porekla, koris¢ena ulja, a u novije vreme i ulja
dobijena iz mikroalgi. lzbor sirovine za dobijanje biodizela uglavnom zavisi od
specifi¢nih uslova i prilika u nekoj drzavi (klima, zastupljenost odredene poljoprivredne
kulture, ekonomski razvoj drzave i sli¢no). Masno kiselinski sastav TG sirovine,
zajedno sa sadrzajem SMK, vode i neCisto¢a uti¢e na karakteristike proizvoda
metanolize odnosno biodizela, ali i na nacin njegove proizvodnje. O svemu se, Stoga,
mora voditi ra¢una prilikom izbora sirovine za proizvodnju biodizela. Takode, veoma
vazna je Cinjenica da proizvodnu cenu biodizela uglavnom odreduje cena sirovine. Ona
predstavlja 70-80% ukupnih troskova proizvodnje biodizela (Ahmad i sar., 2011;
Demirbas, 2007a; Gui i sar., 2008). Sastav i karakteristike ulja i masti koje se koriste
kao sirovine za dobijanje biodizela dati su u Tabeli 2.

Trenutno se u svetu vise od 95% biodizela proizvodi od jestivih ulja i to ulja
repice, suncokreta, soje i palme (Atabani i sar., 2013). Jestiva ulja su lako dostupna,
njihovu glavnu komponentu ¢ine TG, a u svom sastavu ulja imaju i manju koli¢inu
diglicerida (DG) i monoglicerida (MG), dok su kod rafinisanih ili delimi¢no prec¢iséenih
ulja ovih biljaka, neéistoCe, kao $to su voda, SMK, fosfolipidi i dr., prakti¢no
minimalni. Stoga ova ulja predstavljaju najpogodniju sirovinu za proizvodnju biodizela.

Ulje repice je koris¢eno ve¢ u prvim nastojanjima da se biodizel promovise kao
Cisto gorivo dobijeno iz obnovljivih izvora (Stamenkovi¢, 2008). Zbog visokog sadrzaja
oleinske kiseline ulje repice je pogodno za proizvodnju biodizela, a karakteristike
MEMK proizvedenog iz ulja repice su zadovoljavajuce, zbog Cega je repica usvojena
kao najpozeljnija sirovina za proizvodnju biodizela u Evropi. Ulje suncokreta, iako
sadrzi vecu koli¢inu linolne kiseline koja zbog manje stabilnosti prema oksidaciji

nepovoljno utice na kvalitet biodizela, druga je najzastupljenija sirovina za proizvodnju

®http://www.biofuelsystems.com/biodiesel/specification.htm



biodizela u Evropi. Ulje soje je osnovna sirovina za dobijanje biodizela u SAD, Brazilu
i Argentini, a ulje palme u azijskim drzavama.

Prinos ulja palme iznosi do 5366 L/ha $to je mnogo vise od prinosa ostalih ulja
koji se krece od 636 L/ha za ulje soje do 1070 L/ha za ulje repice i 1500 kg/ha za ulje
suncokreta (Mata i sar., 2010). Prinos ulja iz odgovaraju¢ih kultura predstavlja bitan
faktor kod izbora sirovine za proizvodnju biodizela. Osim navedenih, za sintezu
biodizela mogu se koristiti i kokosovo, kukuruzno, pamucno, bademovo, palmino,
laneno ulje, ulje od kikirikija i mnoga druga. Medutim, sva navedena ulja imaju veliku
proizvodnu 1 cenu na trzi$tu, pa zato postoji mala verovatnoc¢a da ¢e naci industrijsku
primenu u proizvodnji biodizela.

Postoje brojni razlozi koji su protiv upotrebe jestivin ulja za proizvodnju
biodizela. Pre svega, ovo se odnosi na sociolosko pitanje da li ulja koristiti kao hranu ili
za proizvodnju goriva. Naime, jestiva ulja su izvor vaznih nutrijenata u ishrani ljudi.
Problem predstavlja i kori§¢enje plodnog zemljiSta za uzgajanje sirovina za proizvodnju
biodizela umesto za proizvodnju hrane. Upotreba prehrambenih sirovina za proizvodnju
biogoriva poveéava njihovu cenu, a sa rastom cena hrane najvise je pogodena upravo
najsiromasnija populacija nekog drustva. Porast cene sirovine ima negativan uticaj i na
odrzivost proizvodnje biodizela. Ne treba zanemariti Cinjenicu da ekstenzivnom
proizvodnjom uljarica koje bi se koristile za proizvodnju biogoriva dolazi do devastacije
tla, a u mnogim sredinama seku se Sume, kako bi se povecalo raspolozivo plodno
zemljiSte za ovu namenu.

Poslednjih godina istrazivanja Su usmerena na nejestive izvore TG koji su
nepogodni za ljudsku ishranu najéeSée zbog prisustva nekih toksi¢nih jedinjenja
(Bankovi¢-Ili¢ i sar., 2012). U prirodi postoji veliki broj biljaka koje daju znacajne
koli¢ine nejestivih ulja koje se mogu gajiti uz mala ulaganja na zemljistu nepogodnom
za gajenje poljoprivrednih kultura. Na taj nacin mogu se proizvesti jeftinije sirovine za
proizvodnju biogoriva. Osnovni nedostatak upotrebe nejestivih ulja za proizvodnju
biodizela je taj da neka od njih sadrze vece kolicine SMK, §to utiCe na povecanje
troskova proizvodnje biodizela (Bankovié¢-Ili¢ i sar., 2012). Najznacajnije biljke od
kojih se dobijaju nejestiva ulja su Jatropha curcas, karanja (Pongamia pinnata), duvan

(Nicotiana tabacum), mahua (Madhuca indica), nim (Azadirachta indica), kaucuk
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(Hevea brasiliensis), ricinus (Ricinus communis) i druge (Atabani i sar., 2013; Balat,
2011; Bankovi¢-Ili¢ i sar., 2012; Gui i sar., 2008).

Koris¢ena (otpadna) biljna ulja, kao sirovina za proizvodnju biodizela, posebno
su interesantna i privlace veliku paznju istrazivac¢a. To su ulja koja se prikupljaju po
restoranima ili velikim sistemima za proizvodnju hrane. Ova ulja, nakon upotrebe, vise
nisu pogodna za ljudsku ishranu, a predstavljaju i problem zbog zagadenja Zivotne
sredine. Velike koli¢ine ovih ulja dostupne su Sirom sveta, posebno u razvijenim
zemljama (otpad u restoranima, hotelima i sl). Procenjuje se da u zemljama Evropske
unije nastane oko 0,7-1 miliona tona koris§¢enog ulja godi$nje (Kulkarni i Dalai, 2006),
u SAD cak oko 10, a u Kini 4,5 miliona tona godiSnje (Maddikeri 1 sar., 2012). Cena im
je dva do tri puta niza od cene rafinisanih biljnih ulja (Talebian-Kiakalaieh i sar., 2013).
Pored toga $to su znatno jeftinija od jestivih ulja i lako dostupna, njihovom upotrebom
za proizvodnju biodizela reSava se i problem odlaganja otpadnog materijala, ¢ime se
postize i smanjenje zagadenja zivotne sredine, pre svega vode i zemljista. Medutim,
tokom termicke obrade ulja na visokim temperaturama (160-200 °C) dolazi do fizi¢kih i
hemijskih promena koje zavise od sastava polaznog ulja i stepena i duzine zagrevanja.
Od fizickih promena najznacajnije je povecanje viskoznosti i1 specifi¢ne toplote,
promena boje i povrSinskog napona, kao i povecana tendencija ka stvaranju pene.
Hemijske promene su posledica termolitickih, oksidativnih 1 hidrolitickih reakcija do
kojih dolazi tokom zagrevanja ulja na visokoj temperaturi u cilju pripreme hrane
(Maddikeri 1 sar., 2012). Termoliticke reakcije javljaju se u odsustvu kiseonika na
visokim temperaturama i u njima od zasi¢enih masnih kiselina u ulju nastaju alkani,
alkeni, nize masne kiseline, ketoni, CO i CO,, a od nezasi¢enih dimeri i policikli¢éna
jedinjenja (Maddikeri i sar., 2012). Oksidacijom u kontaktu ulja sa kiseonikom iz
vazduha dolazi najpre do formiranja peroksida iz kojih dalje, razgradnjom, nastaju
druga jedinjenja tipa aldehida, ketona, ugljovodonika, alkohola i dr (Kulkarni i Dalai,
2006). Pri spravljanju hrane koja sadrzi vodu dolazi do hidrolize TG pri ¢emu nastaju
SMK, MG, DG i glicerol (Maddikeri i sar., 2012). Kao rezultat ovih reakcija koris¢eno
ulje sadrzi mnogo nezeljenih komponenti, pre svega ¢vrstih necistoca, SMK i vode ¢iji
sadrzaj moze da varira i u koriS¢enom ulju iz razli¢itih izvora kre¢e se od 0,7 do 41,8%

za SMK i 0,01 do 55,3% za vodu (Canakgi, 2007). Zbog toga proizvodnja biodizela od
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koris¢enog biljnog ulja nije jednostavna i predlozene su razli¢ite metode predtretmana i
alkoholize.

Masti zivotinjskog porekla predstavljaju, takode, potencijalnu sirovinu za
proizvodnju biodizela. Mogu se koristiti sporedni proizvodi u industriji prerade mesa i
ribe i to govedi loj, svinjsko i zivinsko salo i riblje ulje (Atabani i sar., 2012; Balat i sar.,
2011). Glavni nedostatak koris¢enja zivotinjskih masti je visok sadrzaj zasi¢enih masnih
kiselina, zbog cega njihovi metil estri imaju loSe osobine na niskim temperaturama
(Stamenkovi¢, 2008). U ribljim uljima dominiraju polinezasi¢ene masne kiseline zbog
¢ega ova ulja imaju visok jodni broj i podlozna su oksidaciji (Stamenkovi¢, 2008).

Mikroalge su, kao sirovina za proizvodnju biodizela, interesantne zbog velike
koli¢ine ulja i brze proizvodnje biomase (Balat, 2011). Prinos ulja kre¢e se od 58.700
L/ha za mikroalge sa niskim sadrzajem ulja do ¢ak 136.900 L/ha kod mikroalgi koje
imaju visok sadrzaj ulja, §to je oko 25 puta vise od prinosa ulja palme (Ahmad i sar.,
2011). Dok raspolozive koli¢ine ostalih sirovina nisu dovoljne da odgovore danasnjim
potrebama za proizvodnju biodizela u svetu, mnogi istrazivaci ukazuju na to da bi alge
mogle da zadovolje te potrebe. Njihovo gajenje ne zahteva veliku povrSinu zemljista
kao $to je slucaj sa poljoprivrednim usevima, Sumskim i ostalim biljkama (Ahmad i sar.,
2011). Lako se gaje, skoro na svim mestima, mogu da rastu sa vrlo malo ili nimalo
paznje, koriste¢i sun¢evu energiju, vodu nepogodnu za ljudsku upotrebu i jednostavne
nutrijente koji su lako dostupni (Mata i sar., 2010). Medutim, mikroalge sadrze
uglavnom nezasi¢ene masne kiseline sa Cetiri i viSe dvostrukih veza, masno kiselinski
sastav ulja varira od vrste do vrste, a uz to su pored ulja prisutne i druge komponente
koje se ne mogu prevesti u metil estre, zbog Cega prinos 1 kvalitet dobijenog biodizela
nije zadovoljavajuéi (Singh i sar., 2014). Veliki nedostatak koris¢enja mikroalgi kao
sirovine za dobijanje biodizela je i energetski zahtevna, a samim tim i skupa ekstrakcija
ulja iz algi (Singh i sar., 2014). Zato je neophodno da se zapoceta istrazivanja i
optimizacija kako kultivacije mikroalgi tako i ekstrakcije ulja nastave, kao i da se radi

na razvoju procesa sinteze biodizela iz ove sirovine.
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Tabela 2 Sastav sirovina za dobijanje biodizela—literaturni pregled

Masne kiseline, %

Ulje 16:0 16:1 18:0 18:1 182 18:3 __ ostale Referenca
Jestiva ulja
Repica 3,5 - 0,9 64,1 22,3 8,2 - Demirbas (2003)
Suncokret 6,4 0,1 2,9 17,7 72,9 - - Demirbas (2003)
Soja 13,9 0,3 2,1 23,2 56,2 4,3 — Demirbas (2003)
Palma 42,6 0,3 4.4 40,5 10,1 0,2 1,1 Demirbas (2003)
Pamuk 28,7 - 0,9 13,0 57,4 - - Demirbas (2003)
Kostica masline 5,0 0,3 1,6 747 17,6 - 0,8 Demirbas (2003)
Kikiriki 11,4 — 2,4 48,3 32 0,9 4,0 Demirbas (2003)
Seme lana 51 0,3 2,5 18,9 18,1 55,1 - Demirbas (2003)
Lesnik 4,9 0,2 2,6 83,6 8,5 0,2 — Demirbas (2003)
Susam 13,1 - 3,9 52,8 30,2 — - Demirbas (2003)
Kokos 7,8 0,1 3,0 4,4 0,8 — 65,7 Demirbas (2003)
Nejestiva ulja
Jatropha curcas 12,7 0,7 55 39,1 41,6 0,2 1,6 Atabani i sar. (2013)
Seme duvana 10,96 0,2 3,34 14,54 69,49 0,69 0,78 Singh i Singh (2010)
:\r’]'glhc‘f; (Madhuca 166 282~ 200251 41,0510 89137 - 0033 S”"asg‘(’)%é)masad
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Nastavak Tabele 2

Masne kiseline, %

Ulje Referenca
16:0 16:1 18:0 18:1 18:2 18:3 ostale
;iﬁ‘;‘tj:)(%”gamia 3779 - 2489 445713 108183 - 1135 S”"asg‘é%é)':rasad
Ricinus? 1,1 - 3,1 4.9 1,3 - 89,6 Demirbas (2003)
Kauéuk 10,2 - 8,7 24.6 39,6 16,3 - Aransiola (2014)
:\r']id”incgzad"a"hta 136162 - 144241 0834 491619 23158 02026 S”V""Sg‘é%é)masad
KoriS$¢ena biljna ulja
8,5 - 3,1 21,2 55,2 5,9 4.2 Yaakob i sar. (2013)
7,64 0,07 8,68 18,38 62,11 1,7 1,42 Srilatha i sar. (2012)
11,58 0,11 4,26 24,84 53,55 5,6 3,78 Yan i sar. (2009)
Koriscena ulja iz 5,18 0,51 2,1 59,7 19,31 6,82 6,37 Chhetri i sar. (2008)
razlicitih izvora Talebian-Kiakalaieh
26,5 - 21,35 10,9 1,7 = - sar. (2013)
39,3 0,18 2.3 46,3 11,9 - - Lam i Lee (2010)
20,4 4.6 48 52,9 135 08 2,0 Leung i Guo (2006)
Zivotinjske masti i ulja
Govedi loj 22,99 2,86 19,44 416 3,91 0,49 3,56 Singh i Singh (2010)
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Nastavak Tabele 2

Masne kiseline, %

Ulje Referenca
16:0 16:1 18:0 18:1 18:2 18:3 ostale
Riblje ulje 10,1 0,1 4.4 26,9 51,8 0,4 6,3 Aransiola (2014)
Pile¢a mast 22,76 8,37 5,36 42,07 17,14 1,07 0,93 Singh i Singh (2010)
Salo 23,6 — 14,2 44,2 10,7 0,2 1,5 Aransiola (2014)
Mikroalge
Chlorella vulgaris - - 3,4 16,3 79,4 0,1 0,1 Singh i sar. (2014)
Scenedesmus sp. - - 3,0 57,2 36,8 2,2 - Singh i sar. (2014)
Botryococcus sp. 4,8 - 4,3 55,7 34,2 0,2 - Singh i sar. (2014)

% Ulje ricinusa sadrzi 89,6 % ricinooleinske kiseline

15



2.1.4 Metanoliza TG

Najces¢e primenjivan postupak sinteze MEMK odnosno biodizela je reakcija
izmedu TG i metanola. Generalno, reakcija u kojoj se jedan estar, kao $to je TG,
prevodi u drugi zamenom alkoksidnog jona je transesterifikacija. U literaturi su pojmovi
alkoholiza i transesterifikacija koris¢eni kao sinonimi. Alkoholiza TG biljnih ulja ili
zivotinjskih masti je zapravo hidroliza estarskih grupa glicerida u prisustvu nizih
alkohola i ponovne reakcije esterifikacije u kojoj sada nastaju estri masnih kiselina
odgovarajuceg alkohola i glicerol.

U alkoholizi se mogu Koristiti bilo koji primarni i sekundarni monohidroksilni
alkoholi sa najvise osam ugljenikovih atoma (Demirbas, 2003). Najc¢esée korisceni
alkoholi u ovim reakcijama jesu metanol i etanol zbog njihove reaktivnosti, pogodnih
osobina i niske cene. Etanol se dobija iz poljoprivrednih proizvoda, dakle obnovljivih
sirovina, manje je Stetan za zivotnu sredinu (Demirbas, 2005), bolje se rastvara u uljima
od metanola, a etil estri masnih kiselina imaju ve¢i cetanski broj. Medutim, i pored
prednosti etanola, etanoliza je ipak energetski zahtevnija, teZze je razdavajanje faza
(glicerola i etil estara masnih kiselina), a tragovi vode uti¢u znacajno na prinos estara
(Stamenkovi¢, 2008). Metanol ima nizu cenu i pogodne fizicke i hemijske osobine
(polaran alkohol kratkog lanca), a metanoliza se odvija na blagim uslovima uz lakse
odvajanje faza. Zbog toga, metanoliza ima dominaciju u procesima sinteze biodizela.

Metanoliza je reakcija u kojoj, prema zbirnoj stehiometrijskoj jednacini, jedan
mol TG reaguje sa tri mola metanola (M), pri ¢emu nastaju tri mola MEMK i jedan mol

glicerola (G), Sto se moZe prikazati sledecom opStom jednacinom:

CH,—OO0OCR; CH,—-OH

CH-OOCR; + 3 CH3OH < CH-OH + 3 CH300CRx (x =1,2,3)

CH,-OOCR; CH,—OH
TG Metanol Glicerol MEMK

Sematski prikaz ukupne reakcije metanolize (R, Rz, Ra— alkil grupe masnih kiselina)
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Slozena reakcija metanolize se zapravo moze prikazati kao tri uzastopne,
povratne reakcije u kojima se TG prvo prevode u DG, zatim u MG i na kraju u glicerol.
U svakom stupnju ove sloZzene reakcije utrosi se jedan mol metanola i proizvede po
jedan mol MEMK. Stoga se slozena reakcija metanolize moze predstaviti sledeCom

Semom:

CH2-O0OCR1 CH,-OH
CH-OOCR,; + CH30H < CH-OOCR; + CH3COOR;

CH,-OO0CR3 CH,-O0CR;3
Prvi stupanj reakcije

C|ZH2—OH CH,—OH

CH-OOCR; + CH3;OH < CH-OH + CH3;COOR;

CH,—OO0OCR;3; CH,—OO0OCR;3;

Drugi stupanj reakcije

C|ZH2—OH CH,-OH
CH-OH + CH3OH <~ CH-OH + CH3COOR;
CH,-OO0OCR;3 CH,—OH

Tredi stupanj reakcije

Reakcija metanolize je povratna, pa se najéesce realizuje u visku metanola da bi
se ravnoteza pomerila ka nastajanju MEMK. Na pocetku reakcije sistem se sastoji od
dve prakti¢no nemesljive tenosti jer je medusobna rastvorljivost TG i metanola veoma
mala. Glicerol koji nastaje u reakciji ve¢im delom se nalazi zajedno sa metanolom u
takozvanoj metanolnoj fazi, dok nastali metil estri predstavljaju drugu organsku
odnosno uljnu fazu. Kako reakcija dalje napreduje, povecava se koli¢ina metil estara i

glicerola, da bi se u finalnom stadijumu ovog sloZzenog procesa reakciona smesa ponovo
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raslojila u dve organske faze. Prvu organsku fazu cine stvoreni estri, dok drugu
predstavlja glicerolna faza u kojoj su najvec¢i deo neizreagovalog metanola (viska) i
glicerol. Neizreagovali TG, kao i MG i DG nalaze se u estarskoj fazi, dok se metanol

rasporeduje u obe faze (Zhou i sar., 2006).

2.2 Postupci dobijanja biodizela

Metanoliza TG moze se podeliti na osnovu prisustva i vrste katalizatora na
nekatalizovanu, hemijski 1 enzimski katalizovanu metanolizu, kao i na osnovu
rastvorljivosti katalizatora u reakcionoj smesi na homogeno i heterogeno katalizovanu

metanolizu.

2.2.1 Homogeno bazno katalizovana metanoliza

Metanoliza katalizovana bazama predstavlja najviSe prouavan 1 u
komercijalnim procesima najceS¢e upotrebljavan postupak za proizvodnju biodizela.
Realizuje se na umerenim reakcionim uslovima (najce$¢e na temperaturi kljucanja
metanola), u prisustvu manje koli¢ine alkohola (pri molarnom odnosu metanol:ulje od
6:1) i za relativno kratko vreme ostvaruje se visok stepen konverzije TG. Baze koje se
najces¢e koriste u procesu dobijanja MEMK su NaOH, KOH, karbonati 1 alkoksidi
(natrijum ili kalijum metoksid, etoksid, propoksid ili butoksid) (Freedman i sar., 1984;
Fukuda i sar., 2001; Ma i Hanna, 1999; Srivastava i sar., 2000; Vicente i sar., 2004;
Zhang 1 sar., 2003). Najve¢i prinos ostvaruje se koriS¢enjem metoksida, jer su
zanemarljivi gubici zbog saponifikacije TG, ali su oni skupi i veoma higroskopni, zbog
Cega je rad sa njima otezan (Vicente i sar., 2004). U komercijalne svrhe najcesce se
koriste natrijum ili kalijum hidroksid jer su znatno jeftiniji, a reakcija je brza (Vicente i
sar., 2004). Prednost kalijum hidroksida je smanjena tendencija nastajanja sapuna, zbog
Cega je smanjen gubitak metil estara rastvorenih u glicerolnom sloju 1 brze razdvajanje
faza posle reakcije (Stamenkovi¢, 2008). Optimalna koncentracija katalizatora je u
intervalu 0,5-1% u odnosu na ulje (Srivastava i sar., 2000). Reakcija katalizovana
bazama mnogo je brza (oko 4000 puta) od kiselo katalizovane reakcije, a bazni

katalizatori manje korozivni od kiselih (Ma i Hanna, 1999).
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Bazno katalizovana metanoliza veoma je osetljiva na prisustvo necisto¢a u ulju,
pre svega na prisustvo SMK i vode, s§to predstavlja njen glavni nedostatak. Prisustvo
vode uti¢e na proces saponifikacije indirektno preko hidrolize estara, dok SMK reaguju
sa baznim katalizatorom direktno, pri ¢emu nastaju sapuni. Ovim se smanjuje efikasnost
katalizatora, tj. smanjuje se koli¢ina aktivnog katalizatora u smeSi, a dolazi i do
povecanja viskoznosti i formiranja emulzija, §to otezava separaciju nastalog glicerola.
Najbolji prinos metil estara se moze ostvariti ako su reaktanti u potpunosti anhidrovani i
pri sadrzaju SMK u biljnim uljima do 0,5% (Ma i Hanna, 1999). Reakcija jo§ uvek
moze biti katalizovana bazama, ukoliko je sadrzaj SMK veé¢i (do 5%), ali se tada
katalizator mora dodati u visku, radi nadoknadivanja njegovog gubitka pri saponifikaciji
(Ma 1 Hanna, 1999). Jo$ jedan nedostatak bazno katalizovane metanolize je 1 to Sto je
nakon zavrSene sinteze MEMK neophodno ukloniti katalizator 1 produkte
saponifikacije. Primenjuju se razlicite tehnike pre¢is¢avanja, koje se naj¢e$ée zasnivaju
na pranju proizvoda transesterifikacije zagrejanom vodom (Skala i sar., 2004). Nove
tehnologije precis¢avanja i uklanjanja necistoca iz estarske faze pored mokrog pranja
(vodom ili organskim rastvara¢ima) obuhvataju i suvo pranje (adsoprcijom ili
jonoizmenjiva¢kim procesom), membranske separacione tehnologije i primenu jonskih

tecnosti (Stojkovic i sar., 2014).

2.2.2 Homogeno kiselo katalizovana metanoliza

U metanolizi katalizovanoj kiselinama ostvaruju se visoki prinosi estara, ali
reakcije su spore i traju dugo, ili se realizuju na visokim temperaturama. Kao
katalizatori naj¢e$ce se koriste mineralne kiseline H,SO,4, H3PO4, HCI, kao i organske
sulfonske kiseline (Freedman i sar., 1984, 1986; Fukuda i sar., 2001; Zhang i sar.,
2003). Osnovna prednost kiselih katalizatora je Sto katalizuju i reakciju esterifikacije
SMK, pa su pogodni za metanolizu ulja loSijeg kvaliteta, odnosno ulja sa veéim
sadrzajem SMK. Kao i kod metanolize katalizovane bazama, prisustvo vode ima manji
negativan uticaj i na kiselo katalizovanu metanolizu.

Najve¢i prakticni znacaj u kiselo katalizovanoj metanolizi ima primena
sumporne kiseline zbog niske cene 1 dehidratacionih osobina §to je vazno sa aspekta

uklanjanja vode oslobodene pri esterifikaciji SMK, dok je nedostatak korozivnost
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sumporne kiseline (Stamenkovié, 2008). Pokazano je da je za efikasnu alkoholizu sa
sumpornom kiselinom kao katalizatorom (1 mas%) na 65 °C, pri molarnom odnosu
metanol:ulje od 30:1, potrebno 50 sati da bi se ostvarila 99% konverzija glicerida u
odgovaraju¢te MEMK (Freedman i sar., 1984, 1986; Ma i Hanna, 1999). Povecanje
stepena konverzije moguée je ostvariti sa veCom koncentracijom katalizatora u
reakcionoj smeSi, duzim vremenom trajanja alkoholize, izvodenjem sinteze na viSoj

temperaturi i sa vi§im molarnim odnosom metanol:ulje.

2.2.3 Metanoliza katalizovana enzimima

Enzimski katalizovana alkoholiza ima odredenih prednosti u odnosu na
alkoholizu katalizovanu bazama ili kiselinama. Odigrava se na nizim temperaturama,
SMK i voda ne uticu na prinos MEMK jer se metanoliza i esterifikacija odigravaju
istovremeno, enzim kao Katalizator se jednostavno uklanja, nije neophodno
precis¢avanje nastalih MEMK i glicerola, a njihova separacija je jednostavna. Medutim,
osnovni nedostatak je mala brzina alkoholize u prisustvu enzima. Vreme trajanja
reakcije je toliko dugo da se meri danima. Takode, cena enzima je velika, tako da ovaj
nacin sinteze nije profitabilan u industrijskim razmerama. Jedan od nacina za
prevazilazenje ovih nedostataka je imobilizacija enzima, ¢ime se omoguéava njegovo
viSestruko koris¢enje (Iso i sar., 2001), a istovremeno povecava stabilnost i aktivnost
enzima (Soumanou i Bornscheuer, 2003).

Problem enzimski katalizovane metanolize predstavlja i mala stabilnost u
prisustvu polarnih alkohola, kao Sto su metanol 1 etanol. ViSak metanola se adsorbuje na
imobilisani enzim, blokira pristup TG i tako smanjuje aktivnost enzima. Najvec¢i znacaj
u prevazilazenju inaktivacije lipaza metanolom i povecanju efikasnosti procesa ima
postepeno dodavanje metanola, u skladu sa dinamikom njegove potroSnje (Watanabe 1
sar., 2000). Takode, povecanje prinosa moze se posti¢i i dodavanjem organskih
rastvaraca, kao $to su 1,4 dioksan (Iso i sar., 2001) i izooktan (Soumanou i Bornscheuer,
2003), ali i u prisustvu natkriti¢cnog CO, (Rathore i Madras, 2007).

Na aktivnost enzima utice koli¢ina vode. Svakom enzimu pogoduje odredena
koncentracija vode. Pozitivan efekat vode ogleda se u tome §to ona spreCava

inaktivaciju lipaza metanolom (Lara i Park, 2003), dok sa druge strane lipaze katalizuju

20



reakciju hidrolize, pa je potrebno naci optimalni sadrzaj vode izmedu sprecavanja
hidrolize i povecanja enzimske aktivnosti za reakciju metanolize, koji zavisi od vrste
lipaze, kvaliteta polazne sirovine i prisustva rastvaraca (Hsu i sar., 2002; Lara i Park,
2003; Shah i sar., 2004).

Pozitivan uticaj na prinos metil estara ima i primena smeSe dve lipaze sa
razli¢itim specifi¢nostima prema supstratu (Lee i sar., 2006). Primena smese lipaza, od
kojih je jedna aktivnija u katalizi reakcije esterifikacije SMK, a druga u reakciji
metanolize omogucava dobijanje biodizela iz jeftinih sirovina koje se, generalno,

odlikuju velikim sadrzajem SMK (Christensen i sar., 2006).

2.2.4 Nekatalizovana metanoliza — metanoliza u natkritiénim uslovima

Alkoholiza se moze odigrati bez prisustva katalizatora i izvodi se sa alkoholima
na temperaturama i pritiscima iznad njihovih kritiénih vrednosti tj. u natkriticnim
uslovima. Kriti¢na temperatura i pritisak za metanol iznose 239 °C i 8,09 MPa (Warabi i
sar., 2004). Alkoholi u natkriticnom stanju poseduju veliku gustinu, koja je bliska
gustini te¢nog alkohola, $to utice na povecanje moéi rastvaranja TG u uguséenom gasu
(metanolu). Difuzivnost alkohola u natkriti¢cnim uslovima je manja od difuzivnosti u
stanju gasa, ali veca je od difuzivnosti tecnog alkohola, dok je viskoznost mala i bliska
viskoznosti gasova. Ove osobine ugus¢enog (natkritiénog) alkohola omoguéavaju bolje
rastvaranje ulja i alkohola. Jedna od najvaznijih karakteristika alkohola, njegova
polarnost, prakti¢no nestaje u natkriti¢nim uslovima. Tako se metanol u natkriticnim
uslovima ponaSa kao nepolaran rastvara¢, pa stoga predstavlja dobar medijum za
rastvaranje TG. U natkriti¢im uslovima metanola vrednosti dielektricne konstante
metanola i ulja su vrlo bliske, §to je preduslov da se ostvari jednofazni sistem (Kusdiana
I Saka, 2001a, 2004). Tada je rastvorljivost metanola u ulju prakti¢éno potpuna, $to
stimulativno deluje na povecanje brzine reakacije, pa se za veoma kratko vreme od
svega nekoliko minuta postize visok prinos MEMK. Jedna od velikih prednosti
natkriti¢ne alkoholize je i to Sto se reakcija izvodi bez prisustva katalizatora pa je
preCiS€avanje produkata nakon reakcije mnogo jednostavnije jer nema faze

neutralizacije katalizatora kao ni uklanjanja nastalih sapuna.
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Veoma znacajna osobina natkriticne metanolize je ta da prisustvo SMK i vode u
reakcionoj smesi nemaju negativan uticaj na prinos MEMK. SMK se brzo prevode u
odgovarajuce estre i time doprinose ostvarenju veéeg stepena konverzije TG i prinosa
MEMK. Prisustvo vode ima, takode, pozitivan efekat na nastajanje MEMK, pre svega
zbog Cinjenice da se pod uticajem vode ubrzava hidroliza TG, pri ¢emu nastaju SMK
koje znatno brze reaguju u reakciji esterifikacije, dajué¢i odgovarajuée MEMK
(Kusdiana i Saka, 2001, 2004a).

U dosadasnjim radovima iz ove oblasti ispitivan je uticaj pritiska, temperature 1
pocetnog odnosa reaktanata (molarni odnos metanol:ulje) na prinos MEMK. Jos§ u
prvim istrazivanjima utvrdeno je da su optimalni uslovi temperatura od 350 °C, pritisak
od 45 MPa i molarni odnos metanol:ulje od 42:1, kada se za 4 min postize prinos
MEMK od 95% (Kusdiana i Saka, 2001b; Saka i Kusdiana, 2001). Takode, zaklju¢eno
je da na temperaturama iznad 400 °C dolazi do sporednih nepozeljnih reakcija, pre
svega reakcija krekovanja i dehidrogenovanja, §to smanjuje prinos nastalih MEMK.
Sliéni rezultati su objavljeni i kasnije (Demirbas 2002, 2009b; Madras i sar., 2004), dok
su Imahara i sar. (2008) zakljucili da temperatura ne bi trebalo da bude visa od 300 °C
jer dolazi do dekompozicije nastalih MEMK. He i sar. (2007) su utvrdili da povecéanje
pritiska iznad 25 MPa nema uticaja na prinos MEMK. Dodatkom kosolventa, propana i
ugljenik (IV) oksida, moZe se postiéi visok prinos na nizoj radnoj temperaturi (280 °C) i
pri manjem molarnom odnosu metanol:ulje od 24:1 (Cao i sar., 2005; Han i sar., 2005).

Jedan od nacina izvodenja reakcije je 1 dvostepeni proces, u kome se najpre vrsi
hidroliza TG, a zatim esterifikacija dobijenih masnih kiselina (Kusdiana i Saka 2004b;
Minami i1 Saka 2006). Na ovaj nacin smanjuje se koli¢ina metanola potrebna za
izvodenje reakcije, jer je esterifikacija brza od alkoholize, a i nastale masne kiseline se
ponasaju kao autokatalizatori.

Poredenje razli¢itih tehnologija proizvodnje biodizela dato je u Tabeli 3.
Homogena bazno katalizovana metanoliza je, u sadasnjim uslovima, najcesce
primenjivan postupak industrijske proizvodnje biodizela. Ovaj postupak ima znacajnih
prednosti, ali i nedostataka koji se odnose prvenstveno na proces izdvajanja i
preciS¢avanja proizvoda, kada je neophodno ukloniti katalizator i nastale sapune, kao 1
na prisustvo vode 1 SMK u sirovini. IstraZzivanja su zato usmerena ka razvoju ekoloski 1

ekonomski povoljnijih procesa. U cilju poboljsanja ekonomije procesa u buduénosti ¢e
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prioritet imati jeftinije sirovine, kakva su koris¢ena i otpadna ulja, masti ili nejestiva
ulja. Enzimski katalizovana metanoliza je energetski manje zahtevan proces u kome se
prisutne SMK efikasno konvertuju u metil estre, dok se u nekatalizovanoj metanolizi
istovremeno, veoma brzo, odigravaju reakcije metanolize TG i esterifikacije SMK uz
postizanje visokog prinosa MEMK. Pored navedenih prednosti osnovna prepreka za
uvodenje enzimske i nekatalizovane metanolize u industrijsku proizvodnju je visoka
cena ovih procesa. Znacajno mesto u razvoju novih tehnologija sinteze biodizela
zauzima razvoj heterogeno katalizovanih procesa, gde su istrazivanja usmerena ka
pronalazenju aktivnih i stabilnih katalizatora koji se lako odvajaju od proizvoda reakcije
I mogu se Kkoristiti dugo bez smanjenja aktivnosti uz upotrebu sirovina sa visokim
sadrzajam SMK.

Tabela 3 Poredenje razli¢itih tehnologija proizvodnje biodizela (Helwani i sar., 2009;
Marchetti i sar., 2007; Veljkovi¢, 2008)
Homogeno katalizovana

Enzimski Nekatalizovana Heterogeno

Bazno Kiselo katalizovana  reakcija katalizovana®
Reakcioni 60-70 °C 55-80 °C 30-40°C 239-385°C 60-252°C
uslovi 0,1 MPa 0,1 MPa 0,1 MPa >8,09 MPa  0,1-24 MPa
. . Zavisi od
S.MK. u Pr0|_zyod|__ Metil estri  Metil estri Metil estri reakcionih
sirovinama  saponifikacije
uslova
Voda u Ometa Ometa Zavisi od . Do 0@{§dene
o . . . Nema uticaja koli¢ine
sirovinama reakciju reakciju  vrste lipaze "
pozitivno
Prinos . . . . .
MEMK Visok Visok Visok Visok Visok
Izgivajanje Tesko Tesko Lako Lako Lako
glicerola
Prec¢iS€avanje ViSestruko  ViSestruko
MEMK ispiranje ispiranje Nepotrebno  Nepotrebno Lako
Cena . . Relativno  Ne Koristi se ,
katalizatora Niska Niska visoka katalizator Niska
Vreme
trajanje 1-4h 1-8h >10h 120-240 s 0,1-3h
reakcije

“CaO kao katalizator
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2.3 Heterogeno katalizovana metanoliza

Sve vecéa potreba za biodizelom zahteva optimizaciju procesa proizvodnje koja
¢e omoguciti velike proizvodne kapacitete, pojednostavljene operacije, visok prinos i
manju koli¢inu otpadnih materija. Heterogeno katalizovana metanoliza se smatra
novom, boljom tehnologijom dobijanja biodizela, zbog Cinjenice da sinteza MEMK
postaje manje problematicna za zivotnu sredinu, a istovremeno ima i povoljniji
ekonomski efekat jer se u znatnoj meri smanjuju troSkovi proizvodnje. Upotrebom
heterogenih katalizatora nerastvornih u reakcionoj smesi znacajno se pojednostavljuje
postupak izdvajanja i preciS¢avanja proizvoda, nema otpadnih voda ¢ime se smanjuju
ekoloski problemi, a moguce je ponovno koriS¢enje katalizatora, ¢ime se postize i
pozitivan ekonomski efekat (L6pez Granados i sar., 2009a; Ma i Hanna, 1999). Utrosak
energije se moze smanyjiti i do 50%, Sto zna€ajno smanjuje ukupne proizvodne troSkove
(Glisi¢ i sar., 2009).

Sa druge strane, nedostaci heterogeno katalizovanih procesa su postojanje
trofaznog (Cvrsto—tecno—te¢no) sistema, u kome su izrazena maseno-prenosna
ograniCenja, $to utiCe na smanjenje brzine reakcije, ve¢i pocetni molarni odnos
metanol:ulje, viSe temperature reakcije, kao 1, u nekim slucajevima, kompleksne metode
sinteze katalizatora. Takode, jedan od problema vezanih za heterogene katalizatore je i
njihova deaktivacija sa vremenom usled trovanja, sinterovanja ili izluzivanja aktivne
komponente (Refaat, 2008). Izluzivanje predstavlja jedan od najcesc¢ih problema kod
primene heterogenih katalizatora za sintezu biodizela jer rastvaranje aktivne
komponente katalizatora u reakcionoj smesi zahteva dodatno precis¢avanje biodizela

¢ime se gube prednosti heterogenog procesa metanolize.
2.3.1 Primena heterogenih katalizatora u industrijskom dobijanju biodizela

Na Slici 1 prikazana je Sema industrijskog procesa dobijanja biodizela
zasnovanog na heterogeno katalizovanoj metanolizi, poznatog kao Esterfip-H proces.

Projektovan je od strane Axens IFP Group Technologies (Francuska) i prvo postrojenje

pusteno je u rad u martu 2006. godine u Francuskoj, Séte. Maja 2007. godine zavrSena
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je druga fabrika u Svedskoj, dok je u izgradnji narednih godina bilo jo§ 6 fabrika na
razligitim lokacijama §irom sveta.’

U razvijenom Esterfip-H procesu koristi se heterogeni ¢vrsti katalizator, koji se
sastoji od meSavine oksida cinka i aluminijuma (Stern 1 sar., 1999). Reakcija se izvodi
na poviSenoj temperaturi i pritisku u odnosu na homogeno katalizovani proces, uz visak
metanola. Visak metanola uklanja se uparavanjem i vraa u proces sa svezim
metanolom. Zeljeni stepen konverzije, neophodan da bi se proizvodio biodizel po
evropskim standardima, postize se u dva sukcesivna stupnja, reakcije i odvajanja
glicerola, da bi se pomerila ravnoteza prilikom odvijanja procesa metanolize.
‘Kataliticka sekcija’ procesa sastoji se iz dva reaktora sa pakovanim slojem, koji se
napajaju uljem i1 metanolom u zadatom odnosu. ViSak metanola se nakon svakog
reaktora odvodi parcijalnim uparavanjem. Nakon toga, estri i glicerol se odvajaju u
gravitacionom separatoru. Odvojeni glicerol se prikuplja, a zaostali metanol uklanja
uparavanjem. Da bi se proizveo biodizel po evropskim standardima, u fazi
precis¢avanja sirovog biodizela (MEMK) moraju se ukloniti i poslednji tragovi
metanola 1 glicerola. ‘Sekcija za preciS€avanje’ metil estara sastoji se iz vakuum
uparivaca za metanol i adsorbera za uklanjanje glicerola. Osnovne karakteristike ovog
postupka su: visok prinos biodizela, glicerol ¢istoe iznad 98%, bez tragova
neorganskih soli i manja potrosnja katalizatora po toni proizvedenog biodizela. Esterfip-
H ne ukljucuje procese neutralizacije i pre€iS¢avanja; samim tim, zagadenje voda i

operativni troskovi su znacajno manji (Bournay i sar., 2005).

7
www.axens.net
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Slika 1 Uprosc¢ena Sema Esterfip-H procesa (Bournay i sar., 2005)

Na laboratorijskom nivou dosta napora ulozeno je u pronalaZzenje ¢vrstog
katalizatora, kiselog ili baznog, pogodnog za heterogeno katalizovani proces alkoholize
biljnih ulja. Kataliticka aktivnost heterogenog katalizatora zavisi od njegove prirode,
veli¢ine i specifiéne povrsine Cestica, nacina njegove pripreme, kao i od uslova u kojima
se reakcija odvija. U dosada$njim istrazivanjima najviSe paznje posveceno je uticaju
razli¢itih promenljivih na reakciju alkoholize, a faktori koji najvise uti¢u su: vrsta i
koli¢ina katalizatora, temperatura, molarni odnos metanol:ulje, vreme trajanja reakcije,

temperatura kalcinacije katalizatora i prisustvo rastvaraca.

2.3.2 Vrsta katalizatora

Veliki broj razli¢itih jedinjenja korisen je u ispitivanjima heterogeno
katalizovane metanolize na laboratorijskom nivou: oksidi, hidroksidi, alkoksidi i soli
alkalnih i zemnoalkalnih metala, jonoizmenjivacke smole, zeoliti i modifikovani zeoliti,
dolomiti, Mg-Al hidrotalciti, katalizatori na bazi ugljenika, alkilguanidini i dr.

Najvec¢i broj istrazivanja heterogeno katalizovane metanolize odnosi se na
primenu oksida zemnoalkalnih metala kao katalizatora reakcije. Kataliticka aktivnost

oksida zemnoalkalnih metala raste sa povecanjem njihove baznosti slede¢im
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redosledom MgO<CaO<SrO<BaO. lako BaO ima najvecu kataliticku aktivnost, zbog
rastvorljivosti u metanolu i stvaranja veoma toksi¢nog kompleksnog jedinjenja nema
prakticnu primenu (Miladinovi¢ 1 sar., 2010). SrO ima znacajnu kataliticku aktivnost 1
nerastvoran je u metanolu, medutim brzo gubi kataliticku aktivnost u reakciji sa CO; i
H20 iz vazduha grade¢i SrCOs3 i Sr(OH), (Liu i sar., 2007). Veliki broj istraZivanja se
odnosi na primenu CaO kao katalizatora, zbog njegove relativno velike baznosti, male
rastvorljivosti u metanolu, mogué¢nosti dobijanja iz jeftinih, prirodnih sirovina i
jednostavnog rukovanja. Baznost MgO je najmanja, a pokazalo se i da je aktivnost na
nizim temperaturama (60 °C) slaba (Gryglewicz, 1999; Vicente i sar., 1998), dok se sa
povecanjem temperature moze oOstvariti veéi prinos (Di Serio i sar.,, 2006). U
natkriti¢noj Katalizovanoj metanolizi i vreme potrebno za postizanje visokih prinosa
MEMK znacajno se skracuje (Wang i Yang 2007).

Kataliticka aktivnost Ba(OH), jeste visoka, ali zbog velike rastvorljivosti u
metanolu, metanoliza sa Ba(OH), kao Kkatalizatorom je homogeno—heterogena
(Gryglewicz, 1999; Stamenkovi¢ i sar., 2014). Ca(OH), manje je kataliticki aktivan, a
visok prinos MEMK moze se ostvariti u duzem vremenskom periodu trajanja reakcije
(Kouzu i sar., 2008). Takode, moze da se koristi i kalcijum-metoksid, koji poseduje
zadovoljavajucu aktivnost, a moze se i viSestruko koristiti kao katalizator jer zadrzava
aktivnost i nakon 20 ciklusa primene (Liu i sar., 2008b). CaCOs je jeftin katalizator, ali
ima malu kataliticku aktivnost na niZim temperaturama (Suppes i sar., 2004).

Jonoizmenjivacke smole su interesantne kao katalizatori heterogeno
katalizovane metanolize zbog niske cene 1 mogucnosti ponovnog koriS¢enja nakon
odgovarajuceg postupka regeneracije (Lopez i sar., 2005; Shibasaki-Kitakawa i sar.,
2007), a pogodne su i za kontinualnu proizvodnju biodizela (Ren i sar., 2012).

Zeoliti i zeoliti modifikovani jonskom izmenom alkalnih katjona pokazali su
relativno slabu katalitiCku aktivnost, a tek jonskom izmenom katjona (K i Cs) povecava
se njihova baznost, §to pozitivno uti¢e na njihove kataliticke osobine (Suppes i sar.,
2004).

Mg-Al hidrotalciti su, takode, koris¢eni kao Cvrsti katalizatori u reakciji
metanolize (Cantrell i sar., 2005; Xie i sar., 2005). Kalcinacijom hidrotalcita dolazi do
njihove razgradnje i prelaska u mesavinu dobro dispergovanih Mg i Al oksida, pri cemu

se povecava i baznost ovako dobijenog katalizatora (Xie i sar., 2005). Da bi se postigao
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zadovoljavajuéi prinos MEMK potrebna je ili visa temperatura ili ve¢i molarni odnos
metanol-ulje (Liu i sar., 2007).

Veliki broj istrazivanja usmeren je ka povecanju kataliticke aktivnosti
heterogenih katalizatora i poboljSanju katalitickih sistema, odnosno razvoju stabilnih i
visoko aktivnih katalizatora, koji se ne deaktiviraju i ne izluzuju u reakcionoj smesi.
Takode, bitno je da se katalizator moze dobiti jednostavnom i ekonomski povoljnom
procedurom. Fiksiranjem aktivne komponente katalizatora u fino dispergovanoj formi
na odgovarajué¢i nosac sa velikom specificnom povrSinom, mnogostruko se povecava
aktivnost katalizatora. Na ovaj nacin postizu se ogromne ustede jer se sadrzaj aktivne
komponente u ukupnoj masi katalizatora drasticno smanjuje. Pored toga, na ovaj nacin
olakSava se 1 regeneracija katalizatora i povefava njegova stabilnost, a ispitivanje
ovakvih sistema daje osnovu za razvoj kontinualnih postupaka heterogeno katalizovane
metanolize.

Kataliticka aktivnost jedinjenja kalijuma (K,CO3;, KNO3z; KF, KI, KOH) na
nosacu bila je predmet veceg broja istrazivanja pri ¢emu je kao nosaC najcesce
koriS¢ena alumina (Boz i sar., 2009; D’Cruz i sar., 2007; Ebiura i sar., 2005; Noiroj i
sar., 2009; Verziu i sar., 2009; Vyas i sar., 2009; Xie i Li, 2006; Xie i sar., 2006), ali i
drugi, kao $to su: silika (Abdullah i sar., 2009; Samarat i sar., 2009), alumosilikatni
nosa¢ (Luki¢ i sar., 2009, 2010), MgO (llgen i Akin, 2009; Liang i sar., 2009a, b),
zeoliti (Noiroj i sar., 2009; Xie i sar., 2007), ugalj (Hameed i sar., 2009), ugarak (Liu i
sar., 2011), pepeo iz procesa sagorevanja uglja (Kotwal i sar., 2009) i ZnO (Xie i
Huang, 2006). lako su uglavnom pokazali veoma dobru aktivnost, najve¢i nedostatak
katalizatora koji sadrze jedinjenja kalijuma je pad aktivnosti pri ponovnom koris¢enju
(Luki¢ i sar., 2009; Kotwal i sar., 2009; Noiroj i sar., 2009; Vyas i sar., 2009) usled
njegovog izluZivanja u reakcionu smesu (Martin Alonso i sar., 2007).

Od oksida prelaznih metala najvise paznje privukli su oksidi Zr, Ti i Zn (Zabeti i
sar., 2009). Medutim, oni su pokazali slabu aktivnost u reakciji metanolize ¢ak i na viSoj
temperaturi (Antunes i sar., 2008; Jitputti i sar., 2006). Antunes i sar. (2008) postigli su
prinos od samo 15% i 35% MEMK sa ZnO kao katalizatorom posle 7 h reakcije na 100
i 130 °C, a Karmee i Chadha (2005) od 83% nakon 24 h na 120 °C. Tek modifikacijom
Zn0O, TiO; i ZrO,, najées¢e sumpornom kiselinom i oksidom volframa, kada se dobijaju

jako kiseli katalizatori (Furuta i sar., 2004; Jitputti i sar., 2006; Park i sar., 2008, 2010)
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ili kombinacijom sa drugim jedinjenjima (Kim i sar., 2012; Madhuvilakku i Piraman,
2013; Omar i Amin, 2011; Sree i sar., 2009; Wen i sar., 2010b) postaju efikasni
katalizatori u reakciji metanolize ulja, pri ¢emu se mogu uspesno koristiti i za
metanolizu ulja slabijeg kvaliteta, odnosno sa ve¢im sadrzajem SMK.

Poslednjih godina istrazivanja u oblasti heterogeno katalizovane metanolize
usmerena su ka razvoju katalitickih sistema koji simultano katalizuju reakcije
metanolize TG i esterifikacije SMK, zbog ¢injenice da koriS¢ena, kao i nejestiva ulja,
koja sadrze visok procenat SMK postaju najznacajnije potencijalne sirovine za
proizvodnju biodizela. S obzirom na to da kiseli katalizatori predstavljaju bolji izbor za
reakciju esterifikacije a bazni za reakciju metanolize, najnovija istrazivanja bave se
razvojem bifunkcionalnih katalizatora tj. katalizatora koji bi istovremeno posedovali i
kisela i bazna mesta ¢ime bi bila omogucéena simultana kataliza obe reakcije (Borges i
Diaz, 2012). Pored ve¢ pomenutih mesanih oksida MgO/TiO, koji su pokazali dobar
potencijal za proizvodnju biodizela iz koris¢éenog ulja (Wen i sar.,, 2010),
odgovaraju¢om modifikacijom amfoternog ZrO, stroncijumom dobija se katalizator sa
dobro balansiranim Kkiselim i baznim mestima (Omar i Amin, 2011). Kao bifunkcionalni
katalizatori koriSc¢eni su jo$ 1 K/TiO; (Salinas i sar., 2010), K/kamen plovucac (Boregs i
sar., 2011), MnCeOx sistemi (Cannilla i sar., 2010), Mo—Mn/y-Al,03-15 wt% MgO
(Farooq i sar., 2013) i drugi.

2.3.3 CaO i katalizatori na bazi jedinjenja Ca

CaO je jedan od najcesce koriS¢enih katalizatora u dosadaSnjim istraZivanjima
heterogeno katalizovane alkoholize. Jo§ 1984. godine Peterson i Scarrah (1984) uspesno
su koristili CaO u alkoholizi ulja repice. Sa ekonomske tacke gledista, CaO je pogodan
jer je osnovna sirovina za njegovo dobijanje kalcijum karbonat koji je lako dostupan i
jeftin. Osim toga, CaO se moze dobiti i iz otpadnih materijala koji sadrze CaCO3, kao
Sto su skoljke, ljuska jajeta i sl. (Kouzu i Hidaka, 2012). Pored toga sto je jeftin i moze
biti pripremljen na jednostavan nacin, CaO ima relativno veliku baznost, slabo se
rastvara u metanolu 1 pokazao je veoma dobru kataliticku aktivnost pri blagim
reakcionim uslovima.

Kataliticka aktivnost CaO zavisi od temperature zarenja, ali u literaturi postoje

neslaganja oko toga koja je optimalna, a vrednosti se kre¢u od 550 °C (Veljkovic i sar.,
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2009) do 900 °C (Kouzu i sar., 2009a). Suprotno rezultatima drugih autora, ¢ak je
objavljeno da je nezareni CaO imao vecu aktivnost od Zarenog na 500 °C, ali posle
duzeg trajanja reakcije, a kao razlog navedeno je postojanje povrSinskih hidroksilnih
grupa (Arzamendi i sar., 2008). Temperatura Zarenja, naravno, zavisi od toga da li se
kao polazna sirovina koristi komercijalni CaO ili neko drugo jedinjenje kalcijuma.

CaO se moze dobiti zarenjem razli€itih prekursora, kao Sto su kalcijum karbonat,
kalcijum hidroksid, kalcijum acetat, kalcijum nitrat (Cho i sar., 2009), gaSeni kre¢
(Kouzu 1 sar., 2009b), a u poslednje vreme je, u skladu sa trendom da se Sto bolje
reciklira otpad, kako iz ekonomskih razloga, tako i zbog brige za zivotnu sredinu,
ispitivana aktivnost CaO dobijenog iz ljuske jajeta (Wei i sar., 2009), ostriga (Nakatani i
sar., 2009), rakova (Boey i sar., 2009), mekusaca i puzeva (Birla i sar., 2012; Viriya-
empikul i sar., 2010, 2012).

Pored temperature zarenja, vaznu ulogu ima i atmosfera u kojoj se vrsi zarenje.
U kontaktu sa vazduhom CaO vrlo brzo podleze hidrataciji i karbonizaciji, §to dovodi
do smanjenja kataliticke aktivnosti jer se H,O i CO, vezuju za aktivne centre
katalizatora (Kouzu i sar., 2008a; Lopez Granados i sar., 2007).

Uticaj vode 1 SMK u polaznom ulju na aktivnost katalizatora veoma je vazan
zbog Cinjenice da se proizvodnja biodizela sve vise okrece ka koriS¢enim i nejestivim
uljima kao sirovinama. Dodavanjem male koli¢ine vode generiSe se vise metoksidnih
anjona, koji ¢ine stvarni katalizator koji pokrece reakciju i time je pokazano da vlaga
povecava aktivnost CaO (Liu i sar., 2008a). Medutim, Kouzu i sar. (2008b, 2009a)
zakljucili su da do povecanja aktivnosti u prisustvu vode dolazi zbog povecanog
izluZivanja kalcijuma koji se ponaSa tada kao homogeni katalizator. Uticaj prisustva
SMK kojih ima u ulju slabijeg kvaliteta ispitan je u alkoholizi koris¢enog ulja sa 2,5%
SMK. Ostvaren je prinos od preko 99% MEMK, ali je deo CaO reagovao sa SMK i
presao u sapune kalcijuma (Kouzu i sar., 2008a). Sa povecanjem kiselosti ulja smanjuje
se prinos MEMK usled neutralizacije povrSinskih baznih mesta katalizatora, a nakon
reakcije sa uljem koje je sadrzalo 10% oleinske kiseline CaO je postao jako viskozan
materijal slican gelu kao rezultat reakcije saponifikacije SMK i kalcijuma (Soares Dias i
sar., 2013).

Kada je ¢vrst katalizator u pitanju, veoma je vazno proceniti izluzivanje aktivnih

komponenti sa katalizatora, jer rastvaranje Kkatalizatora u reakcionoj smesi zahteva
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dodatne korake pranja i preciS¢avanja biodizela kako bi se postigao kvalitet propisan
standardima. Uz to, gube se prednosti heterogeno katalizovanog procesa metanolize,
odnosno moguénost ponovnog koriS¢enja katalizatora. U slucaju CaO istrazivanja su
pokazala da dolazi do izluzivanja manje koli¢ine u reakcionu smeSu (Kouzu i sar.,
2009a; Lopez Granados i sar., 2009a). Osim toga Sto se CaO rastvara u metanolu
(Gryglewicz, 1999), proces izluzivanja je nesto komplikovaniji jer se osobine tecne faze
pomesane sa CaO katalizatorom menjaju na reakcionim uslovima metanolize sa
povecanjem stepena konverzije. Lopez Granados i sar. (2009a) utvrdili su da je
rastvorljivost CaO u metanolu red veli¢ine manja od rastvorljivosti u smesi glicerol—
metanol i biodizel—glicerol-metanol zbog formiranja Ca digliceroksida u reakciji CaO
sa glicerolom. Merenjem koncentracije Ca izluzenog u metanolizi ulja repice
katalizovanoj nano ¢esticama CaO zakljuceno je da se ¢ak 95% izluzenog kalcijuma
nalazi u glicerolnoj fazi, a samo 5% u metil estrima (Zhao i sar., 2013). Rezultati o
broju ciklusa koris¢enja CaO u kojima ne dolazi do znacajnog smanjenja njegove
kataliticke aktivnosti su razli€iti i kre¢u se od 3 (Kouzu 1 sar., 2008a) do ¢ak 20 (Liu i
sar., 2008a).

Kataliticka aktivnost CaO moze se povecati upotrebom ultrazvuka ili dodatkom
odgovarajuc¢eg kosolventa kao $to je tetrahidrofuran kako bi se povecala rastvorljivost
metanola u ulju (Gryglewicz, 1999). Uranjanjem u rastvor amonijum karbonata i
Zarenjem na visokoj temperaturi CaO postaje ¢vrsta superbaza koja pokazuje visoku
kataliticku aktivnost (Zhu i sar., 2006). Aktivacija CaO metanolom povecava njegovu
aktivnost (Kawashima 1 sar., 2009 ), dok male koli¢ine biodizela u pocetnoj smesi (do 3
mas% u odnosu na ulje) zna¢ajno povecavaju brzinu metanolize TG (Lépez Granados i
sar., 2009b). CaO je modifikovan i uranjanjem u rastvor bromooktana i heksana ¢ime je
dobijen aktivan i stabilan katalizator sa prinosom MEMK od preko 95% posle 15
ciklusa (Tang i sar., 2013). Ukupna povrsina i termicka stabilnost modifikovanog CaO u
odnosu na komercijalni su povecani, a ostvaren veci prinos MEMK za krace vreme je
posledica brze difuzije TG do povrSine katalizatora koja je postala hidrofobna dejstvom
modifikatora. Medu naCinima za poboljsanje kataliticke aktivnosti CaO je metoda
hidratacije i dehidratacije, ¢cime se dobija katalizator sa ve¢om specificnom povr§inom i

koli¢inom baznih aktivnih centara (Yoosuk i sar., 2010).
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Da bi se poboljsala aktivnost, ali i smanjilo izluzivanje, mnogi istrazivaci
koristili su modifikovani CaO u reakciji metanolize. Jedan od najceS¢ih pristupa je
dopiranje CaO alkalnim metalom pri ¢emu je najceS¢e na CaO impregniran LiNOj
(Kumar i Ali, 2010; MacLeod i sar., 2008; Martin Alonso i sar., 2009; Watkins i sar.,
2004). Pored Li/CaO, MacLeod i sar. (2008) testirali su i CaO dopiran nitratima Na i K
u transesterifikaciji ulja repice i zakljucili da su ovi katalizatori imali veéu baznost od
Cistog CaO, ali i da je Li najstabilniji za dopiranje jer je u tom slucaju izluzivanje
najmanje. Kumar i Ali (2010) su impregnirali nanokristalni CaO nitratima i karbonatima
Li, Na i K i zakljucili da je katalizator dobijen impregnacijom CaO sa Li,COs3
najaktivniji. Litijum je nanosen i na CaO dobijen iz ljuske jajeta (Boro i sar., 2014) ali i
pored dobre aktivnosti, doslo je do njenog pada prilikom ponovnog Kkoris¢enja
katalizatora. Detaljnijim ispitivanjem deaktivacije Li/CaO katalizatora utvrdeno je da,
iako je pocetna aktivnost analogna aktivnosti ¢istog CaO, prisustvo litijuma ima
negativan uticaj na stabilnost katalizatora jer dolazi do brzeg formiranja Ca
digliceroksida koji dovodi do veceg izluzivanja Ca (Puna i sar., 2014).

Impregnacijom 3,5% K* na CaO dobijen je efikasan Katalizator u reakciji
transesterifikacije razlicitih ulja, koja sadrze i do 10,26% i 8,4% vlage i SMK, redom
(Kumar i Ali, 2012). Ispitivanja izluzivanja ovog katalizatora su pokazala zanemarljiv
doprinos homogene katalize. Nanokatalizator KF/CaO pokazao je veliku stabilnost u
transesterifikaciji omoguéivsi prinos od 91% posle 16 ciklusa (Wen i sar., 2010a).
Rezultati su pokazali da je KF/CaO stabilniji od ¢istog CaO jer je koncentracija Ca® u
biodizelu iznosila 31,6 i 150 mg/l, redom. Impregnacijom Zr na CaO dobijen je
katalizator koji se takode pokazao kao veoma aktivan u transesterifikaciji ulja slabijeg
kvaliteta ostvarivsi potpunu konverziju pri sadrzaju SMK do 15% i vode do 2% (Kaur i
Ali, 2014).

Nanosenje CaO na materijale sa velikom specificnom povr§inom predstavlja
dobar nacin da se poveca stabilnost i smanji izluzivanje aktivne komponente. CaO na
Al,Os sintetizovan je metodom impregnacije iz vodenog rastvora Ca acetata (Zabeti i
sar., 2009b) i sol-gel metodom (Umdu i sar., 2009) i u oba slucaja ostvaren je prinos
MEMK od preko 95%. Sa povecanjem temperature zarenja CaO/Al,O3 Kkatalizatora
aktivnost opada zbog stvaranja manje bazne i manje aktivne kalcijum-aluminatne faze

(Benjapornkulaphong i sar., 2009). Neutralna alumina pokazala se kao najbolji nosac za
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CaO jer je doslo do formiranja Ca digliceroksida na povrSini, $§to nije primeceno u
slu¢aju bazne i kisele alumine (Pasupulety isar., 2013). Pored alumine, kao nosa¢i CaO
ispitane su i razlicite vrste silike (Albuquerque i sar., 2008; Samarat i sar., 2010; Witoon
i sar., 2014), tri vrste zeolita (Wu i sar., 2013), MgO (Yan i sar., 2008) i SnO; (Xie i
Zhao, 2013).

Aktivnost meSanih oksida, CaO i La,O3 (Taufig-Yap i sar., 2014; Yan i sar.,
2009) i CaO i MgO (Albuguerque i sar., 2008b; 2009; Taufig-Yap i sar., 2011) povezuje
se sa prisustvom veceg broja jacih baznih mesta 1 ve¢om specificnom povrSinom od
odgovarajucih referentnih oksida. CaO-ZnO Kkatalizator pokazao je dobru aktivnost u
metanolizi razli¢itih ulja (Kesi¢ i sar., 2012; Ngamcharussrivichai i sar., 2008; Rubio-
Caballero i sar., 2009; Taufig-Yap i sar., 2011). U ovim istraZivanjima pokazano je da
je CaO-ZnO stabilan i da je ZnO doprineo manjem izluzivanju Ca. Pored izluzivanja
vazan faktor koji moze dovesti do deaktivacije katalizatora je i adsorpcija organskih
supstanci tj. intermedijara i proizvoda reakcije na povrSini katalizatora. Primenom
Ca0-ZnO u transesterifikaciji ulja iz kostice palme pokazano je da se vise od 12%
organskih depozita, ukljuéuju¢i MEMK, glicerol, MG i DG, nalazilo na povrsini
katalizatora nakon reakcije, sto je bilo glavni uzrok deaktivacije, dok je izluzivanje bilo
beznacajno (Ngamcharussrivichai i sar., 2008). Takode, ispitivani Su i razli¢iti nacini
regeneracije i zakljuCeno je da se ovi kontaminanti mogu efikasno ukloniti pranjem
meSavinom metanola i rastvora amonijum hidroksida a katalizator se moze uspeSno
koristiti 3 puta.

Zarenjem dolomita (koji se pretezno sastoji od CaCOs i MgCOs;) dobija se
aktivni mesani oksid CaO i MgO (Ngamcharussrivichai i sar., 2010; llgen, 2011).
Medutim, potrebna je velika koli¢ina katalizatora koja ide i do 15,6% i veliki molarni
odnos metanol:ulje od 30:1 da bi se ostvario veci prinos (Wilson i sar., 2008).

Prinos MEMK od 97,5% postignut je kada je kao katalizator koris¢en mesani
oksid CaO-MgO-ZnO (odnos Ca:Mg:Zn od 3:1:1), pri molarnom odnosu metanol:ulje
20:1, na temperaturi 60 °C i sa 6% katalizatora (Limmanee i sar., 2014). Niz metalnih
oksida tipa A—B-0O, gde je A alkalni, zemnoalkalni ili retki metal, a B prelazni metal,
koris¢en je u metanolizi, a najstabilniji i najaktivniji su bili CaZrOjz perovskitne
strukture i CaO-CeO; kod koga pervoksit nije nastao, sa prinosom MEMK ve¢im od

80% posle 5 i 7 ciklusa koris¢enja, redom (Kawashima i sar., 2008).
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2.3.4 Reakcioni uslovi heterogeno katalizovane metanolize

U dosadasnjim istrazivanjima heterogeno katalizovana metanoliza je ispitivana u
razli¢itim uslovima. Mnogobrojni faktori uti¢u na brzinu reakcije i prinos MEMK, a
medu najvaznijim su: temperatura reakcije, molarni odnos metanola i ulja, vreme

trajanja reakcije, intenzitet mesanja i vrsta, koli¢ina i priprema katalizatora.

2.3.4.1 Temperatura reakcije

Temperatura predstavlja jedan od najznacajnijih faktora koji uti¢u na reakciju
alkoholize. Poznato je da sa porastom temperature raste i brzina reakcije. Temperature
na kojima se izvodi alkoholiza uz prisustvo heterogenog katalizatora kre¢u se od sobne
temperature (Reddy i sar., 2006) pa ¢ak do temperature od 260 °C na kojoj se metanol
nalazi u natkriti¢nim uslovima (Wang i Yang, 2007). Najveéi broj ispitivanja vrSen je na
temperaturi klju¢anja metanola ili malo ispod nje.

Optimalna temperatura zavisi od vrste katalizatora koji se koristi, nacina
pripreme i njegove aktivnosti. Na sobnoj temperaturi konverzija je iznosila svega 2%
posle 12 h kada je u transesterifikaciji ulja soje koris¢en komercijalni CaO, dok je sa
nanokristalnim CaO ostvarena konverzija od 99% pri potpuno istim uslovima (Reddy i
sar., 2006). Ve¢ na 65 °C bilo je potrebno svega 2 h za prinos MEMK od 99% u
metanolizi ulja soje u prisustvu CaO dobijenog zarenjem kre¢njaka (Kouzu i sar.,
2009a), a dalje povecanje temperature i prelazak metanola u natkriticne uslove
doprinelo je povecanju brzine reakcije koja je zavrSena za samo 6 min (Demirbas,
2007D).

Sli¢no je 1 sa MgO, koji se na sobnoj temperaturi pokazao kao prili¢no neaktivan
sa stepenom konverzije od svega 6% (Reddy i sar., 2006), dok je na 60 °C prinos
MEMK bio 11% (Vicente i sar., 1998). Sa povecanjem temperature povecava se
aktivnost MgO, da bi na 260 °C kompletna metanoliza bila za samo 10 min (Wang i
Yang, 2007). Na nizim temperaturama aktivna su samo najjaca bazna mesta, dok sa
povecanjem temperature aktivna postaju i mesta srednje jacine baznosti. Zbog toga, na

ViSoj temperaturi veci znacaj ima poroznost katalizatora, pa se veci prinos postize sa
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katalizatorima ¢ija srednja veliina pora ¢ini aktivna mesta dostupnim (Di Serio i sar.,

2006).
2.3.4.2 Molarni odnos metanol:ulje

Opseg molarnih odnosa koji se koriste u reakciji alkoholize krece se od 4:1 do
275:1 (Stamenkovi¢, 2008). Dossin i sar. (2006a) zakljucili su da se reakcija metanolize
odvija po Eley-Rideal mehanizmu, $to znaéi da se reakcija odigrava izmedu metanola
adsorbovanog na aktivne centre katalizatora i TG iz te¢ne faze. Sa povecanjem
molarnog odnosa metanol:ulje povecava se i pogonska sila za adsorpciju metanola, a
time 1 brzina reakcije. Medutim, povecanje molarnog odnosa metanol:ulje uti¢e na
brzinu metanolize do odredene vrednosti, nakon cega viSe nema uticaja na prinos
MEMK (Xie i sar., 2006), a vrednost veca od optimalne otezava proces separacije metil
estara i glicerola. Na viSim temperaturama Kkoris¢en je 1 veéi molarni odnos
metanol:ulje. Tako, optimalan odnos za rekciju u prisustvu MgO iznosi 36:1 (Wang i
Yang, 2007), a u prisustvu CaO 41:1 (Demirbas, 2007b).

2.3.4.3 Intenzitet meSanja

Mesanje reakcione smeSe je jako bitan faktor jer omogucava bolji kontakt
izmedu reaktanata kao 1 sitnjenje kapi metanola ¢ime nastaje velika medufazna povrsina
izmedu ulja 1 metanola (Stamenkovi¢ 1 sar., 2008). MeSanje omogucava, takode,
suspendovanje Cvrstog katalizatora u reakcionoj smes$i, ¢ime se broj raspolozivih
aktivnih centara povecava. Broj obrtaja meSalice koji obezbeduje idealno meSanje
reakcione smese i potpuno suspendovanje ¢vrste faze u Sarznom reaktoru zavisi od
pre¢nika impelera 1 Cestica katalizatora, koliine katalizatora i1 gustine tecne faze 1
katalizatora (Dossin i sar., 2006b). Intenzitet meSanja uti¢e narocCito na pocetni period
metanolize tokom kog prenos mase dominira sistemom. Utvrdeno je da su ograni¢enja
vezana za prenos mase TG do aktivnih centara na povrSini katalizatora znacajno
umanjena pri brzinama mesanja u opsegu 400-600 min* (Bambase i sar., 2007), dok se

na 600 min* mogu potpuno zanemariti (Vicente i sar., 2005).
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2.3.4.4 Vreme trajanja reakcije

Optimalno vreme trajanja reakcije zavisi, pre svega, od temperature na kojoj se
proces realizuje, molarnog odnosa metanol:ulje, ali i od vrste katalizatora. Heterogeno
kiselo katalizovana metanoliza je dosta sporiji proces, pa je tako sa katalizatorima
TiO,/ZrO,, Al,O5/Zr0,, K,O0/ZrO, 1 WO3/ZrO,, za postizanje prinosa od preko 95%,
pored visoke temperature od 250 °C i velikog molarnog odnosa od 40:1, bilo potrebno
20 h (Furuta i sar., 2004, 2006). S druge strane, sa CaO kao katalizatorom na
temperaturi refluksa metanola ve¢ tokom 1 h trajanja reakcije ostvaren je prinos MEMK
od 93% (Kouzu i sar., 2008a).

Kada su reakcije realizovane u natkriti¢nim uslovima metanola, skoro potpuna
konverzija postignuta je za samo 6, odnosno 10 min sa CaO, odnosno MgO kao
katalizatorom (Demirbas, 2007b; Wang i Yang, 2007).

2.3.4.5 Kolic¢ina i priprema katalizatora

S obzirom na to da se heterogeno katalizovana metanoliza odigrava na aktivnim
centrima na povrsini katalizatora, njegova ukupna raspoloziva specificna povrSina ima
veliki uticaj na brzinu reakcije i prinos MEMK. U zavisnosti od vrste katalizatora
heterogeno katalizovana metanoliza ispitivana je u Sirokom opsegu koli¢ine katalizatora
U odnosu na koris¢enu masu (¢ak do 40% u odnosu na masu ulja). Veca koli¢ina
katalizatora u reakcionoj smesi (masa katalizatora u odnosu na masu ulja) obezbeduje
vecu aktivnu povrSinu na kojoj se odigrava reakcija i omogucava njenu vecu brzinu,
povecava prinos metil estara, ali i znatno poskupljuje sam proces, dok se sa malom
koli¢inom ostvaruje manja konverzija TG, odnosno prinos MEMK.

Nacin pripreme katalizatora veoma uti¢e na njegove krajnje osobine. Razli¢ite
metode pripreme Cvrstog katalizatora za heterogeno katalizovanu metanolizu detaljno su
opisane u literaturi. One ukljucuju termicki predtretman, impregnaciju, precipitaciju ili
talozenje, fizicko meSanje i hidrotermalnu sintezu (Refaat, 2011). Termicki predtretman
tj. zarenje na odgovarajucoj temperaturi predstavlja jedan od naj¢escih nacina aktivacije
katalizatora. Zarenjem baznih katalizatora uklanja se voda i CO, sa povrsine, a pored

toga dolazi 1 do reorganizacije povrSinskih atoma kao i onih u masi katalizatora, Sto
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menja broj i1 prirodu baznih mesta i uti¢e na povecanje baznosti, odnosno koncentracije i
jacine baznih centara. Optimalna temperatura zarenja zavisi od vrste katalizatora. Vec¢ je
u prethodnom delu ukazano da se kataliticka aktivnost CaO moze povecati kalcinacijom
na odgovarajuc¢oj temperaturi. U kontaktu sa vazduhom, na baznim mestima CaO dolazi
do hemisorpcije CO, i H,O i nastajanja CaCOs i Ca(OH), ¢ime se smanjuje broj
aktivnih centara na povrsini katalizatora (Lopez Granados i sar, 2007a). Katalizator
zaren na 200 °C ima veoma malu aktivnost, zarenjem na 500 °C dolazi samo do
dehidratacije Ca(OH),, a na 700 °C CaCOg3 prelazi u CaO, ¢ime se bazna mesta
oslobadaju za kataliticku aktivnost. Izborom razli¢itih temperatura uz testove ispitivanja
aktivnosti CaO u procesu metanolize TG utvrdeno je koja temperatura aktivacije
omogucava da se ostvari najbolja aktivnost CaO 1 postigne veliki prinos MEMK.
Ukoliko se katalizator CaO/ZnO aktivira na 400 ili na 800 °C, prinos metanolize
razlikuje se za oko 10% (Rubio-Caballero i sar., 2009).

Yoosuk i sar. (2010) su predlozili hidrotermalnu tehniku u pripremi CaO.
Hidriranjem i zarenjem povecava se specificna povrsSina i ukupna koncentracija baznih
mesta, §to doprinosi povecanju aktivnosti CaO od 18,4%.

Metoda impregnacije je jedna od ceS¢e koris¢enih u sintezi katalizatora za
heterogeno katalizovanu metanolizu. Impregnacijom aktivne komponente na nosac
dobijaju se katalizatori sa vecom specificnom povrSinom, a nosa¢i imaju ulogu i da
stabilizuju impregnirane molekule aktivnog katalizatora i onemoguée njegovo
izluzivanje. Na ovaj nacin se moze povecati i baznost katalizatora, a koriS¢enjem nosaca
u nekim sluc¢ajevima smanjuju se i maseno-prenosna ograni¢enja (Miladinovi¢ i sar.,
2010). Kao aktivne komponente naj¢esce su korisc¢eni razli¢iti metali, oksidi alkalnih i
zemnoalkalnih metala i1 jedinjenja kalijuma, a kao nosaci alumina, silika, zeoliti, MgO,
ZnO i Zr0Os,.

Precipitacija ili talozenje je postupak dobijanja ¢vrstog taloga iz rastvora i Cest je
nacin pripreme katalizatora. Pokazao se dobrim za postizanje velike koncentracije
aktivnih Kkatalitickih mesta (Refaat, 2011). Koprecipitacija se koristi za sintezu
viSekomponentnih sistema, kao $to su, na primer, mesani oksidi. Nedostatak ove metode
je to Sto se na ovaj nacin uglavnom dobijaju materijali nehomogenog sastava. Ovaj
nacin pripreme katalizatora moze se upotrebiti za sintezu prekursora od kog se Zarenjem

kasnije dobija finalni katalizator.
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Sol-gel postupak u sintezi heterogenih katalizatora pruza moguénost kontrole
strukture 1 sastava na molekulskom nivou kao i1 moguénost uvodenja nekoliko
komponenti u jednom stupnju, odnosno jednostepenu sintezu kompleksnih materijala
(Luki¢ i sar., 2009). Kona¢ne osobine ovako dobijenih katalizatora zavise od fizicko-
hemijskih tretmana u svakoj fazi sol-gel postupka: od prirode i koncentracije
katalizatora koriS¢enih za sintezu gelova, vrste rastvaraca, pH, koncentracije soli,
temperature i vremena geliranja, kao i od nacina i temperature suSenja dobijenih gelova.

Fizickim meSanjem razli¢itih polaznih materijala moze se dobiti katalizator sa
visokim sadrzajem aktivne komponente. Nedostatak ove metode pripreme katalizatora
je mala kristalini¢nost tako dobijenih supstanci (Refaat, 2011). Katalizatori sa visokim
sadrzajem aktivne komponente obi¢no imaju manju specifi¢nu povr§inu, pa samim tim i

malu povrSinsku koncentraciju aktivnih centara za transesterifikaciju (Refaat, 2011).
2.3.5 Mehanohemija u sintezi katalizatora

Mehanohemija se bavi proucavanjem fizi¢ko-hemijskih promena u materijalu
koje nastaju usled dejstva mehanicke energije. Kada tokom mlevenja dolazi do fizickih i
hemijskih promena u materijalu, tada se govori o mlevenju kao mehanohemijskom
tretmanu. Mehanohemijski tretman razli¢itih prahova se moze koristiti za aktivaciju i
sintezu razlic¢itih materijala ukljucujuci i katalizatore, a karakteriSe ga manja potrosnja
energije i mnogo jednostavnija radna procedura (Zduji¢, 2011). Mlevenje ili
mehanohemijski tretman se koristi za hemijske reakcije u Cvrstom stanju,
homogenizaciju dva ili viSe praskastih materijala, kao i za promenu veli¢ine Cestica
(smanjenje ili povecanje), promenu oblika Cestica i promenu svojstava praskastog
materijala. Tokom mlevenja odigravaju se brojni procesi na makroskopskom,
mikroskopskom i atomskom nivou i dolazi do strukturnih promena koje dovode do
neuredene kristalne ili amorfne faze. Osnovna karakteristika mehanohemijskih procesa
je da se odigravaju u izrazito neravnoteznim uslovima (Zduji¢, 2011). Postoje razliCiti
tipovi mlinova za mehanohemijski tretman prahova, ali uglavnom proces mlevenja
karakteriSe dejstvo kuglica na praSkasti materijal, a proizvodi veoma zavise od uslova
mlevenja (Zduji¢, 2001). Osim jednostavne procedure, prednost ove metode u sintezi
katalizatora je 1 Sto Cesto ne ukljucuje rastvara¢, a moze omoguciti i nastanak aktivnijih

i selektivnijih katalizatora. Ovim postupkom se mogu dobiti meSoviti oksidi metala, kao
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I dispergovani metali na ¢vrstim nosacima (Ralphs i sar., 2013). Mehanohemijski
tretman moze da sluzi i kao prekursorska tehnika, nakon Cega se termijski tretman
koristi za kompletiranje reakcije, prevodenje neuredene u dobro iskristalizovanu fazu ili
termijske reakcije (Zduji¢, 2001).

Katalizatori na bazi CaO i ZnO sintetizovani su koprecipitacijom tj. talozenjem
iz rastvora KOH i mehanohemijskim tretmanom prahova Ca(OH), i ZnO u prisustvu
vode, a zatim zareni na 700 °C. Aktivnost na razli¢ite nacine pripremljenog CaO-ZnO
ispitana je u procesu metanolize suncokretovog ulja (Kesi¢ i sar., 2012). Utvrdeno je da
mehanohemijski pripremljen katalizator ima vecu aktivnost, a ostvaren prinos MEMK
iznosio je 97,5% u poredenju sa 84% kada je koriS¢en katalizator dobijen taloznom
metodom. Takode, pokazano je da mehanohemijski dobijen katalizator ima vecu

baznost 1 manju veli¢inu Cestica, §to je doprinelo njegovoj vecoj aktivnosti.
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2.4 Metanoliza koris¢enog ulja

Trenutna komercijalna upotreba rafinisanih biljnih ulja za proizvodnju biodizela
dobija ostre kritike Sirom sveta, pre svega, zbog koriS¢enja jestivih ulja namenjenih
ishrani ljudi u cilju proizvodnje goriva. Pored toga proces proizvodnje biodizela, nije
ekonomican zbog visoke cene sirovine pa se istrazivanja sve viSe usmeravaju ka
upotrebi drugih alternativnih izvora TG, kao $to su kori$¢ena biljna ulja (KBU). Glavni
nedostatak ovih ulja kao sirovine za dobijanje biodizela je taj da KBU sadrzi mnogo
nezeljenih komponenti, pre svega ¢vrstih necisto¢a, SMK i vode ¢iji sadrzaj moze da
varira. Prema studiji koju je uradio Canakgi (2007), sadrzaj SMK u KBU iz razli¢itih
izvora kretao se od 0,7 do 41,8% i vode od 0,01 do 55,3%. Prisustvo velike koli¢ine
SMK i vode dovodi do odigravanja nezeljenih sporednih reakcija kao $to su stvaranje
sapuna i hidroliza TG, §to smanjuje prinos biodizela i utie na potro$nju katalizatora.
Zato je predtretman KBU skoro obavezan pre transesterifikacije TG sa metanolom.

Predtretman KBU. Cvrste &estice mogu se ukloniti filtriranjem ili
centrifugiranjem, a necisto¢e rastvorne u vodi pranjem toplom vodom (Demirbas,
2009b; Maddikeri i sar., 2012). Voda iz ulja moze se ukloniti zagrevanjem na
temperaturi od preko 100 °C (Demirbas, 2009b; Yaakob i sar., 2013) ili suSenjem
pomocu silika gela, anhidrovanih sulfata, kalcijum hlorida i sli¢no (Maddikeri i sar.,
2012; Refaat, 2010). Da bi se smanjila koli¢ina SMK u ulju predlozeno je viSe metoda.
Esterifikacijom SMK sa metanolom u prisustvu Kkatalizatora dobijaju se metil estri.
SMK se mogu ukloniti iz ulja neutralizacijom alkalijama (KOH ili NaOH) ¢ime nastaju
sapuni koji se zatim mogu izdvojiti dekantacijom (Cvengros i Cvengrosova, 2004).
Adsorpcija predstavlja efikasan 1 energetski nezahtevan nain za smanjivanje sadrZaja
SMK u KBU. Dvostepenom adsorpcijom pomocu bazno tretiranog aktivnog uglja 1
hidrofilnog adsorbenta kao §to je alumina ili silika gel mogu se uspe$no ukloniti i SMK
i vlaga, dok se hromatografijom u koloni sa 50% magnezijum silikata i 50% aluminijum
oksida smanjuje sadrzaj vode i SMK sa 10,6 na 0,23% i sa 0,2 na 0,02%, redom, §to
uti¢e na povecéanje prinosa MEMK sa 25 na 96% (Maddikeri i sar., 2012; Refaat, 2010).
Destilacione tehnike imaju, takode, znacajnu ulogu u separacionim tehnologijama.
Ubrizgavanjem pare snizava se temperatura klju¢anja jedinjenja i omogucava njihovo

uparavanje na nizim temperaturama. Primenom ovakvog tretmana moze se, takode,
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smanjiti sadrzaj vlage i SMK u ulju (Maddikeri i sar., 2012). Vakuum destilacijom
postize se dobro susenje na temperaturi od 159 °C i pritisku od 20 mbar, dok su za
deacidifikaciju KBU potrebni i neSto os$triji uslovi od 200-280 °C i 0,1-8 mbar
(Cvengros i Cvengrosova, 2004). Predtretmanom KBU moze se znacajno uvecati prinos
I kvalitet dobijenin MEMK. Svaka primena predtretmana, medutim, uti¢e na troSkove
proizvodnje biodizela, zbog cega treba razmotriti sve moguée nacine izvodenja
metanolize i pripreme KBU.

Homogeno katalizovana metanoliza. Klasi¢na homogeno bazno katalizovana
metanoliza nije pogodna za dobijanje biodizela iz KBU sa visokim sadrzajem SMK jer
bazni katalizatori reaguju sa njima dajué¢i sapune. Za prevazilaZzenje problema
saponifikacije predlozena je upotreba vece koli¢ine KOH (Demirbas, 2009b), kao 1
koriS¢enje K 1 Na metoksida, jer u njihovoj strukturi nema OH grupa neophodnih za
saponifikaciju (Vicente i sar., 2004). U svakom slucaju, sadrzaj SMK treba da bude $to
nizi, pri ¢emu neki navode da je to manje od 0,5% a neki manje od 2% za bazno
katalizovanu metanolizu (Lam i sar., 2010). Homogeno kiselo katalizovana metanoliza
nije osetljiva na prisustvo SMK i moze simultano da katalizuje esterifikaciju i
transesterifikaciju. Medutim, ona je spora, zahteva visoke temperature i veliku koli¢inu
alkohola i katalizatora, a moze izazvati koroziju opreme, zbog ¢ega se ne preporucuje za
metanolizu KBU (Kulkarni i Dalai, 2006).

Dvostepena metanoliza. S obzirom na prednosti i nedostatke bazno i kiselo
katalizovane metanolize, mnogi istraZiva¢i proucavali su dvostepeni metod sinteze
biodizela iz KBU, gde se u prvom stupnju kiseli katalizator koristi za esterifikaciju
SMK, a zatim se u drugom stupnju izvodi transesterifikacija ulja u prisustvu baznog
katalizatora (KOH ili NaOH). Za dvostepeno dobijanje biodizela iz ulja sa visokim
sadrzajem SMK razvijeno je pilot postrojenje (Canakci i Van Cerpen, 2003). Ulje je
tretirano sa H,SO, da bi se sadrzaj SMK smanjio ispod 1%, nakon cCega je
transesterifikacija izvedena u prisustvu KOH. Dobijen je visok prinos MEMK, ali je
brzina reakcije esterifikacije bila relativno spora. U prvom stupnju dvostepenog procesa
moze se Koristiti 1 ¢vrst katalizator za esterifikaciju SMK, kao $to je Fea(SOy)s (Patil i
sar., 2009; Wang i sar., 2007) ili HF/SiO, (Corro i sar., 2011) nakon ¢ega se izvodi
metanoliza sa alkalijama. Nedostatak dvostepenog procesa predstavlja uklanjanje

katalizatora u oba stupnja. Katalizator iz prvog stupnja moze se ukloniti neutralizacijom
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baznim katalizatorom u drugom stupnju, ali to zahteva vecu koli¢inu katalizatora, Sto
poskupljuje proces sinteze biodizela (Kulkarni i Dalai, 2006). Dvostepeni metod u kome
su u oba stupnja koriS¢eni heterogeni Katalizatori — TPA/Nb,Os (TPA - 12-volfram
fosforna kiselina) za esterifikaciju i ZnO/Na-Y zeolit za transesterifikaciju pokazao se
kao veoma efikasan jer su, osim postignutog visokog prinosa, oba katalizatora bila
stabilna uz visestruku moguénost ponovljenog koriS¢enja iste mase katalizatora
(Srilatha i sar., 2012).

Heterogeno katalizovana metanoliza. U prisustvu heterogenog katalizatora
moze se izvesti istovremena esterifikacija SMK i transesterifikacija TG. S obzirom na
druge prednosti heterogeno katalizovane metanolize, ovaj nacin predstavlja jedan od
perspektivnijih za dobijanje biodizela iz KBU. U metanolizi KBU sa 3,7% SMK
katalizovanoj komercijalnim CaO (susenim na 120 °C) dosSlo je do delimic¢ne
neutralizacije katalizatora SMK i stvaranja sapuna, pa je ostvaren prinos MEMK od 86-
87%, a CaO je mogao da se koristi 3 puta bez pada aktivnosti (Puna i sar., 2013). Prinos
MEMK bio je za oko 10% manji nego kada je koriS¢eno ulje repice pri istim uslovima.
S druge strane, visok prinos od 95,66% MEMK je ostvaren u metanolizi koris¢enog ulja
sa 1,12% SMK u prisustvu komercijalnog CaO Zarenog na 900 °C u sli¢nim reakcionim
uslovima (Girish i sar., 2013). Primecena je velika razlika u prinosu MEMK pri kraéem
vremenu trajanja metanolize jestivog sojinog i korisé¢enog ulja, dok je posle 2h u oba
slu¢aja postignut prinos od preko 99% MEMK (Kouzu i sar., 2008a). S obzirom na ove
rezultate, zakljuceno je da SMK na pocetku metanolize reaguju sa katalizatorom, ali nije
u pitanju adsorpcija, ve¢ dolazi do stvaranja sapuna, koji se, zatim, sa povrSine
katalizatora prevode u rastvor — reakcionu smeSu. Tokom ovog procesa povrSina
katalizatora, odnosno odgovaraju¢a bazna mesta, postaju ponovo aktivna mesta gde se
odigrava proces metanolize TG. Nedostatak je $to nastali sapuni ostaju u biodizelu,
uticuéi tako na njegov kvalitet. Yan i sar. (2009) zakljucili su da CaO-La,O3 moze da
tolerise do 3,6% SMK i da je za visok prinos samo potrebno nesto duze vreme, oko 3 h,
u poredenju sa 1 h kada se u metanolizi koristi rafinisano ulje soje. Prisustvo vode u ulju
do 4,0% skoro da nije imalo uticaja na prinos MEMK, §to je pripisano tome da voda
nije imala uticaja na ukupnu baznost katalizatora. Literaturni pregled heterogeno

katalizovane metanolize koris¢enih ulja prikazan je u Tabeli 4.
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Tabela 4 Pregled heterogeno katalizovane metanolize koris¢enih ulja

SMK, Voda,

Reakcioni uslovi

Prinos,

Stabilnost

Katalizator % % 1 o.c Molarni Maseni Vreme, Brzina % katalizatora Ref.
' odnos % kat. h  me$anja, min™
CaO komercijalni 37 0,11 65 12:1 5 4 - 86-87 3. ciklus 88% P‘g%i;;“'
CaO komercijalni 3,66 0,11 65 12:1 5 4 - 87 nastaju sapuni Soare(sz'gl'gs) | sar.
. . a) 0,5 a)0 .
a0 (arenjem 26 005 65 10:1 1 b) 1 - b)66 nastaju sapuni Oz i
) 0) 2 €)>99 (20082)
CaO komercijalni 1,12 0,07 65 12:1 5 3 600 95,66 - G'E'ngl'?jar'
2. ciklus 78%,
CaO komercijalni 0,52 009 65 6:1 5 3 800 92 'Z;W“;/‘;g‘gg;?lljo V'(oz'gl'zs)ar'
MEMK
Ca0 iz kucice puza 0,97 _ 60 6:1 2 8 - 99,58 _ B'(rz'?)is)a‘r'
ey 1 a)18:1 a)8 a)95,84 Girish i sar.
Ca0 iz skoljke 1,12 0,07 65 b)12:1 b)5 3 600 6)80.52 - (2013)
Ca0 iz skoljke
Mereterix 0,36 - 60 6.03:1 3 3 1100 >89 - Nair i sar. (2012)
mereterix
: - :
Ca0 iz korala 0,57 - 65 15:1 100 2 - 98 ‘;’bc'c"it:ifg;; ROS(CzhOaltz')S&r'
Ba/CaO 1,35 0,09 65 9:1 3 3 1000 88 3. ciklus 54,07% Bi;arkr(';g;‘g; :
10. ciklus 80% Molaei Dehkordi
Ca0-Zr0O, 0,87 0,124 65 30:1 10 2 500 92,1 (vise CaO manja i Ghasemi
stabilnost) (2012)
CaO-La,0; 3,78 0,06 58 20:1 5 3 450 94,3 - Yan i sar. (2009)

43



Nastavak Tabele 4

SMK, Voda,

Reakcioni uslovi

Prinos,

Stabilnost

Katalizator % % T oc Molarni Maseni  Vreme, Brzina % katalizatora Ref.
' odnos % kat. h  me$anja, min™
CaggMng 10 0,45 * 50 18:1 3 4 - 94,9 - Dias i sar. (2013)
1) . fixed bed B Ketcong i sar.
CMA 41 1,8 60 50:1 2 reactor 86,5 (2014)

. ) 3.ciklus 83,1% usled  Agarwal i sar.
KOH/alumina 0,98 — 70 9:1 5 2 - 96,8 izluzivanja K (2013)
K-kamen plovucéac 1,01 - 60 21:1 20 4 - 90,9 nema sapuna Bozggslll)s ar.

2. ciklus 66%, Viola i sar
K5PO, 0,52 0,09 65 6:1 5 3 800 78 izluzivanje—4,9 (2012) '
mg/kg K u MEMK
2. ciklus 64 %, Viola i sar
SrO 0,52 0,09 65 6:1 5 3 800 86 izluzivanje-19 mg/kg (2012) '
Sr** u MEMK
Wan Omar i
Sr/ZrO, 2,54 0 115,5 29:1 2,7 1,5 - 79,7 — Amin
(2011a,2011b)
4. ciklus 81,2% uz
. . ] pranje metanolom- Wen i sar.
TiO,~MgO 1,8 19 160 50:1 10 6 1500 92,3 izluzivanje i zaostali (2010)
TG i G uporama
. Olutoye i
MgZnAIO 1,35 0,09 182 16:1 9 6 - 85 nema sapuna Hameed (2013a)
4. ciklus 77% uz Olutoye i
* . —
Mg1 xZn1.xO- 1,01 0,09 188 9:1 2,55 4 78 regeneraciju Hameed (2011)
. B ) ne pada aktivnost Jacobson i sar.
Zn stearat/ SiO, 15 200 18:1 3 10 600 98 posle 4 ciklusa (2008)
S0,2/ Ti0,-SiO, 1,05 - 120 20:1 10 3 400 77 3. ciklus 10 % Sh(g%igfr
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Nastavak Tabele 4

Reakcioni uslovi

SMK, Voda, Prinos, Stabilnost

Katalizator % % T oc Molarni Maseni Vreme,  Brzina % katalizatora Ref.
' odnos % kat. h  me$anja, min™
9 . ne dolazi do Lami Lee
S0,%/Sn0, 2,54 0,16 150 15:1 3 3 350 92,3 izluzivanja S (2010)
68,4 Lami Lee
S04%/Sn0,-Si0, 2,54 0,16 150 15:1 6 1 350 88,2 (biodizel -
(2010)
kao kosolvent)
Ti-SBA-15 1,47 - 200 108:1 15 3 28 (vibracije) 97,6 - C'Eggl' 45)"”'
Zr-SBA-15 203 014 209 4581 12,45 6 2000 ~94 2 puta uz Melero i sar.
regeneraciju (2012)

: B uz regeneraciju .
Mo_l\fn/y Alz0s 1,64 002* 100 27:1 5 4 500 01,4 8. ciklus 80% Farooq i sar.
15 wt% MgO 10. ciklus ~67% (2013)
Quntinite-3T 15 - 75 15:1 10 6 - 97,72 nema sapuna Kondérgtljci; i sar.
Fe(HSO,): 147 o+ 208 151 1 4 350 94,5 5. ciklus 91,2% A'“?;%alns; sar.

3. ciklus 72% .
Gline 0,151 0,09 150 15:1 3,5 5 500 81 (pranje metanolom i Olutoye i
' ' | ' Hameed (2013b)
heksanom)
5. ciklus 70% Talebian-
HPA 51 1 65 70:1 10 14 300 88,6 (pranje metanolom i  Kiakalaieh i sar.
heksanom) (2013)

*zagrevanje na 100 — 150°C da bi se uklonila voda

1)katalizator dobijen mesanjem gasenog kreca sa Mg i Al prekursorima, sastoji se od CaO, Ca(OH),, MgO, MgAl,O,, and Caj;pAl14033
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2.5 Kinetika heterogeno katalizovane metanolize

Poznavanje kinetike procesa i definisanje kinetickih parametara od velikog je
znacaja za projektovanje reaktora i celokupnog postrojenja za sintezu MEMK. Pored
toga, kinetika procesa sinteze MEMK omogucava da se izvrsi optimizacija operativnih i
reakcionih uslova u cilju postizanja maksimalnog prinosa i smanjenja troSkova
izvodenja procesa. Razumevanje kinetike metanolize neophodno je za razvoj
matematickih modela koji opisuju brzinu procesa i omoguéavaju predvidanje
napredovanja reakcije pod odredenim reakcionim uslovima.

U opstem slucaju, ukupan mehanizam po kom se odigrava neka heterogeno
katalizovana reakcija moze se podeliti na nekoliko individualnih koraka koji su
prikazani na Slici 2. Stupnjevi koji se odigravaju odredenim redosledom tokom
odigravanja reakcije su slede¢i (Fogler, 1992) :

1. prenos reaktanata iz mase fluida do spoljne povrSine katalizatora,

2. difuzija reaktanata od spoljne povrsine Cestica katalizatora u unutra$nju poroznu
strukturu,

. adsorpcija najmanje jednog reaktanta na povrSini katalizatora,

. hemijska reakcija na povrsini (najéesée ukljucuje nekoliko stupnjeva),

. desorpcija adsorbovanih vrsta sa povrsine katalizatora,

. difuzija proizvoda iz pora katalizatora do spoljne povrsine katalizatora i

~N o o A W

. maseni prenos proizvoda od spoljne povrsine katalizatora ka masi fluida.
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Spolna
difuzija

Tnutrasnga
difuzija

— Povriina katalizatora

Slika 2 Stupnjevi u heterogeno katalizovanoj reakciji (Fogler, 1992)

Stupnjevi 1, 2, 6 i 7 su fizicki procesi, a ukoliko katalizator nije porozan,
stupnjevi 2 1 6 nisu prisutni. Stupnjevi 1 1 7 zavise od hidrodinamike fluida, veli¢ine
Cestica katalizatora i difuzionih karakteristika ucesnika reakcije. Efikasnost celog
procesa zavisi od efikasnosti svakog pojedinac¢nog stupnja, ali, kao S§to je poznato,
brzinu reakcije odreduje najsporija faza. Kada je difuzija vrlo brza u poredenju sa
ostalim stupnjevima reakcije, koncentracija reaktanata u blizini aktivnih centara je
prakti¢no jednaka onoj u struji fluida i u ovakvoj situaciji prenos mase, odnosno difuzija
ne uti¢e na ukupnu brzinu reakcije. U drugom sluc¢aju, ako je reakcija veoma brza u
poredenju sa stupnjem difuzije, prenos mase uti¢e na brzinu reakcije.

Metanoliza TG sastoji se iz tri povratne, uzastopno-uporedne reakcije u kojima
dolazi do stupnjevite konverzije TG u metil estre. Jo§ u proucavanjima homogeno
katalizovane (Noureddini i Zhu, 1997; Vicente i sar., 2005; 2006) a kasnije i heterogeno
katalizovane reakcije metanolize (Veljkovi¢ 1 sar., 2009), primeceno je postojanje tri
stupnja: pocetni spori, kontrolisan prenosom mase TG, zatim brzi period kontrolisan
brzinom hemijske reakcije i poslednji period koji karakteriSe koncentracija proizvoda

metanolize u blizini povrSine katalizatora koja uti¢e na postizanje ravnoteznih uslova.
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Kod ovako slozenih sistema kao S§to je heterogeno katalizovana metanoliza,
jednacina za brzinu obuhvata viSe stupnjeva, 0dnosno otpora. To su najceS¢e otpor
prenosu mase i otpor hemijskoj reakciji, koje je neophodno objediniti u jedan zajednicki

izraz za ukupnu brzinu procesa (Levenspiel, 1979).

2.5.1 Maseno-prenosna ogranienja U procesu metanolize

Na pocetku slozenog procesa heterogeno katalizovane metanolize reakciona
smesSa predstavlja trofazni sistem koji se sastoji od dve nemesljive tecne faze, metanola i
ulja, i ¢vrste faze, tj. katalizatora. Brzina prenosa mase u sistemima tecno—tecno zavisi
od procesa sitnjenja i koalescencije kapi emulgovane faze, koji odreduju veli¢inu i
raspodelu veli¢ine kapi i1 specificnu medufaznu povrSinu (Stamenkovi¢, 2008).
Rastvorljivost ulja u metanolu i metanola u ulju je mala, zbog ¢ega je mala medufazna
povrsina izmedu reaktanata, Sto rezultuje sporim prenosom mase TG iz uljne faze ka
medufaznoj povrSini metanol-ulje. Efikasnije sitnjenje kapi emulgovane faze, tj
metanola, koje dovodi do povecanja specifiéne medufazne povrsine ulje—metanol moze
se posti¢i intenzivnijim meSanje. Brzina prenosa mase moze Se jo§ povecati i
povecanjem temperature i dodatkom nekog kosolventa u cilju boljeg meSanja ulja i
metanola.

Kod heterogeno katalizovane metanolize reaktanti moraju da stignu do povrSine
Cestice katalizatora na kojoj se odigrava reakcija, pri ¢emu se najveci otpor prenosu
mase uglavnom nalazi u filmu fluida oko cestice. Ukoliko je otpor prenosu mase veci od
otpora hemijskoj reakciji, brzina procesa je ograni¢ena kretanjem reaktanata ka povrsini
katalizatora koje je okarakterisano koeficijentom prenosa mase, k,,;. Koeficijent
prenosa mase se moze izracunati na osnovu empirijskih 1 poluempirijskih
bezdimenzionih korelacija izmedu Sherwood-ovog (Sh = kd/D), Schmidt-ovog
(Sc = u/pD) i Reynolds-ovog broja (Re; = pnD;/u).

Pri ve¢im intenzitetima meSanja reakcione smeSe i pri dovoljno visokim
temperaturama vreme trajanja pocetnog perioda metanolize se znatno skracuje
(Nourredini i Zhu, 1997), zbog Cega je Cesto prenos mase zanemaren pri modelovanju

kinetike procesa metanolize.
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Kinetika metanolize ulja suncokreta katalizovane CaO (Veljkovi¢ i sar., 2009) i
Ca(OH), (Stamenkovi¢ i sar., 2010) modelovana je jednostavnim modelom i opisana
pocetnim periodom kontrolisanim prenosom mase TG, nakon Cega sledi kineticki
kontrolisan period. Ukupna brzina hemijske reakcije moze se opisati kinetikom reakcije
pseudo-prvog reda. S obzirom na to da su maseno-prenosna ograni¢enja vezana za malu
dostupnu aktivnu povrSinu katalizatora koja je, u pocetnom periodu procesa uglavnom
pokrivena adsorbovanim molekulima metanola, ona su znacajna pri malim koli¢inama
katalizatora (1 i 2,5% u odnosu na ulje) a bitno se smanjuju sa povecanjem koli¢ine
katalizatora, kada se i pocetni period reakcije znatno skracuje (Stamenkovié i sar.,
2010). Zapreminski koeficijent prenosa mase TG se poveéava priblizno proporcionalno
poveéanju mase katalizatora u sluc¢aju CaO u celom opsegu, tj. od 1 do 10%, a u slucaju
Ca(OH), samo do 5%. Pri vecoj koli¢ini Ca(OH),, celokupna aktivna povrSina
katalizatora nije raspoloziva za katalizu usled aglomeracije Cestica (Stamenkovi¢ i sar.,
2010). Konstanta brzine reakcije u slucaju metanolize katalizovane Ca(OH), povecava
se eksponencijalno sa povecanjem koli¢ine upotrebljenog katalizatora od 1 do 10% u
odnosu na masu ulja, dok u sluc¢aju CaO ona ne zavisi od koli¢ine katalizatora.

Kineti¢ki model koji su predlozili Veljkovi¢ i sar. (2009) dao je dobre rezultate 1
za opisivanje Kinetike transesterifikacije ulja soje katalizovane Ca metoksidom
(Deshmane i Adewuyi, 2013). Zakljuceno je da se isti model koji obuhvata i prenos
mase, moze koristiti 1 za transesterifikaciju u prisustvu ultrazvuka, pri ¢emu je ultrazvuk
uticao znac¢ajno na povecanje koeficijenta prenosa mase, odnosno na ubrzanje pocetnog
perioda procesa, bez znacajne promene ukupne kinetike transesterifikacije. Miladinovié¢
i sar. (2014) opisali su kinetiku metanolize ulja suncokreta katalizovanu negasenim
krecom modelom koji obuhvata promenu mehanizma reakcije i maseno-prenosna
ogranic¢enja. Pretpostavili su model reakcije nultog reda pri visokim koncentracijama
TG, tj. u pocetnom periodu metanolize, i prvog reda pri niskim koncentracijama TG, tj.
u kasnijem periodu reakcije. Maseno-prenosna ograni¢enja ukljuc¢ena su u model kroz
koncentraciju MEMK kao meru dostupne aktivne povrSine katalizatora jer ss MEMK
ponasaju kao kosolvent poveéavaju¢i medufaznu povrsinu metanol-ulje a time i brzinu
prenosa mase TG do spoljne povrsine katalizatora. Liu i sar. (2010) su u ispitivanjima
kinetike heterogeno katalizovane transesterifikacije ulja soje, takode, uzeli u obzir

otpor prenosu mase. Na osnovu izracunatih vrednosti zakljucili su da najveci otpor
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predstavlja difuzioni film na granici izmedu te¢ne i Cvrste faze, a kada je prinos MEMK
veci od 55% otpor na medufaznoj povrsini metanol—ulje je moguce zanemariti.

Kinetika metanolize sirovog ulja soje katalizovane Mg metoksidom odredena je:
1) maseno prenosnim ograni¢enjima na pocetku reakcije; 2) nepovratnom reakcijom
pseudo-drugog reda kada je brzina procesa najveca i 3) povratnom reakcijom pseudo-
drugog reda u blizini ravnoteze (Huang i sar., 2009). Ovi autori su odredili ukupan
zapreminski koeficijent prenosa mase TG (kca) i zakljucili da on zadrzava konstantnu
vrednost tokom celog perioda u kom prenos mase kontrolise brzinu procesa. Takode,
utvrdili su da povecanje temperature i intenziteta meSanja imaju veliki uticaj na
vrednost kca, odnosno poveéava se efikasnost prenosa mase i skracuje period
kontrolisan prenosom mase.

Jednodimenzionalni heterogeni model koji obuhvata i prenos mase i reakciju
razvijen je na osnovu Eley-Rideal (ER) mehanizma za opisivanje kinetike kontinualne
transesterifikacije ulja palme katalizovane KF/Ca—Mg-Al hidrotalcitom (Xiao i sar.,
2012).

Kako reakcija metanolize napreduje, nastaju MEMK koji predstavljaju
zajednicki rastvara¢ za obe faze kada reakciona sme$a moze da se analizira kao
"pseudo” jednofazni sistem, a tada pocinje i brzi period nastajanja MEMK (Nourredini i
Zhu, 1997; Vicente i sar., 2005). Na prenos mase ima uticaja i veli¢ina kapi
dispergovane faze, tj. metanola. Sa napredovanjem metanolize dolazi do njihovog
sitnjenja 1 formiranja malih kapi 1 njihove stabilizacije povrSinski aktivnim jedinjenjima,
MG i DG, koji, takode, nastaju kao proizvodi reakcije. Ovo sve dovodi do povecanja
specificne medufazne povrsine, §to doprinosi povecanju brzine prenosa mase, a time i
ukupne brzine procesa (Stamenkovi¢ i1 sar., 2008). Brzina hemijske reakcije postaje
manja od brzine prenosa mase, odredujuc¢i tako u drugom periodu Kinetiku procesa

metanolize.

2.5.2 Brzina hemijske reakcije

Tri glavna koraka koja opisuju reakciju na povrsini katalizatora su: adsorpcija
reaktanata na aktivnim centrima katalizatora, zatim reakcija koja se izmedu njih
odigrava i na kraju desorpcija nastalih proizvoda. Reakcija na povrSini katalizatora

moze se odigrati prema Eley—Rideal (ER) tipu, tj. mehanizmu jednog aktivnog centra,
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gde se jedan od reaktanata adsorbuje na aktivni centar katalizatora, a drugi se nalazi u
tecnoj fazi ili Langmuire—Hinshelwood (LH) tipu, odnosno mehanizmu dva aktivna
centra, gde su molekuli oba reaktanta adsorbovani na dva susedna aktivna centra na
povrsini katalizatora. Kineticki model heterogeno katalizovane metanolize moze se
klasifikovati na osnovu pretpostavljenog tipa reakcionog mehanizma. U literaturi su za
opisivanje heterogeno katalizovane metanolize kori§¢ena oba tipa mehanizma. Na Slici
3 prikazane su elementarne reakcije ER (a) i LH (b) mehanizma bazne heterogeno
katalizovane metanolize. Kada se reakcija odigrava na baznom katalizatoru dolazi do
adsorpcije metanola na aktivnim centrima katalizatora, dok se u slucaju kiselog

katalizatora adsorbuje TG.

a) CH30OH + * « CH30H* b) CH;OH + * « CH30H*

CH3OH* + TG <> DG* + MEMK TG + * < TG*

CH3OH* + DG <> MG* + MEMK CH3OH* + TG* «» DG* + MEMK*
CH30H* + MG « G* + MEMK CH3;OH* + DG* «» MG* + MEMK*
DG* < DG+ * CH30OH* + MG* « G* + MEMK*
MG* & MG + * DG* < DG+ *

G*-G+* MG* & MG + *

G* & G+*

MEMK* < MEMK + *

Slika 3 Elementarne reakcije a) Eley—Rideal i b) Langmuire—Hinshelwood mehanizma
bazne heterogeno katalizovane metanolize (Kapil i sar., 2011)

Kinetika transesterifikacije etil acetata sa metanolom u prisustvu MgO
katalizatora opisana je trostepenim ER mehanizmom sa adsorpcijom metanola kao
limitiraju¢im stupnjem (Dossin i sar., 2006b). U prvom stupnju dolazi do adsorpcije
metanola na aktivhom centru katalizatora. Zatim adsorbovani metanol reaguje sa etil
acetatom iz tecne faze i nastaje metil acetat i adsorbovani etanol koji se desorbuje u
tre¢em stupnju. S druge strane, metanoliza etil acetata opisana je LH mehanizmom koji
se odigrava u Cetiri stupnja (Hattori i sar., 2000). Po ovom mehanizmu, u prvom stupnju
dolazi do adsorpcije metanola i etil acetata na dva susedna aktivna centra na povrSini

katalizatora. Reakcijom izmedu njih u drugom stupnju nastaje intermedijerni proizvod,
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koji se u tre¢em stupnju razgraduje na metil acetat i etanol koji se u poslednjem stupnju
desorbuje.

Dossin i sar. (2006a) zakljucili su da se i metanoliza trioleina katalizovana MgO
moze opisati primenom ER mehanizma sa adsorpcijom metanola kao limitiraju¢im
stupnjem i ovaj kineticki model su koristili u simulaciji industrijskog dobijanja
biodizela u kontinualnom reaktoru. Ilgen i Akin (2012) su primenom metode pocetnih
brzina odredili da je red reakcije 1,08 u odnosu na TG i 0,46 u odnosu na metanol u
reakciji metanolize ulja repice katalizovane KOH/MgO katalizatorom. lzveli su
jednacine za brzinu na osnovu ER i LH mehanizma i zakljucili da ER mehanizam sa
reakcijom na povrSini katalizatora kao limitiraju¢im stupnjem tacnije opisuje reakciju
metanolize ulja repice u prisustvu KOH/MgO heterogenog katalizatora. Slicno je u
metanolizi trikaprilina u prisustvu hidrotalcita (Chantrasa i sar., 2011): iz pocetnih
brzina kori§¢enjem Stepenog izraza za brzinu odreden je red reakcije na 60 °C (0,70 u
odnosu na trikaprilin i 1,92 u odnosu na metanol) i na 120 °C (0,54 odnosu na trikaprilin
i 1,10 u odnosu na metanol). Prouc¢avan je i mehanizam po kom se odvija reakcija,
dovodenjem u kontakt katalizatora samo sa trikaprilinom ili metanolom pre reakcije i
pokazano je da predkontakt sa trikaprilinom smanjuje aktivnost katalizatora iz Cega je
zakljuceno da se najpre adsorbuje metanol koji zatim reaguje sa trikaprilinom iz te¢ne
faze. ER mehanizam sa reakcijom na povrSini katalizatora kao limitiraju¢im stupnjem
daje dobro slaganje sa podacima dobijenim na 120 °C, dok je za 60 °C predlozen
bimolekularni put po kom se molekul trikaprilina adsorbuje na adsorbovani metanol pre
nego Sto reaguje sa drugim molekulom metanola iz te¢ne faze.

Lopez i sar. (2007) su prvi predlozili mehanizam koji opisuje metanolizu
triacetina u prisustvu kisele jonoizmenjivatke smole Nafion® SAC-13. Selektivnim
trovanjem katalitickih mesta piridinom pokazali su da reakcija ukljucuje jedno aktivno
mesto. Prema ovom mehanizmu prvo dolazi do protonovanja TG koji reaguje sa
metanolom iz tecne faze. Medutim, izraz za brzinu odstupa od klasi¢nog ER mehanizma
jer je u njega ukljucen 1 ¢lan koji se odnosi na kompetitivhu adsorpciju metanola, s
obzirom na to da je red reakcije u odnosu na metanol manji od 1.

Kapil i sar. (2011) analizirali su i uporedili tri mehanizma: ER, Langmuir—
Hinshelwood-Hougen—-Watson (LHHW) i Hattori mehanizam u sintezi biodizela u

prisustvu hidrotalcita kao katalizatora. Hattori mehanizam kao i LHHW pretpostavlja
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adsorpciju i metanola i TG na aktivha mesta katalizatora, ali je razlika u tome $to oni
prvo formiraju intermedijer koji se zatim razlaze na DG i MEMK. Najbolje slaganje
eksperimentalnih podataka postignuto je koriS¢enjem LHHW mehanizma sa
adsorpcijom metanola kao limitirajué¢im stupnjem.

Model zasnovan na LH mehanizmu predlozen je za opisivanje kinetike
metanolize ulja repice katalizovane nano ¢esticama CaO (Zhao i sar., 2013). Maseno-
prenosna ograni¢enja su eliminisana brzinom mesanja od 600 min *, a pretpostavljeno je
da je stupanj adsorpcije TG limitiraju¢i stupanj, jer je njegova adsorpcija sporija od
adsorpcije metanola zbog veli¢ine molekula i sternih smetnji.

Kineticke jednacine dobijene na osnovu LH modela uspesno su koriS¢ene za
modelovanje kinetike metanolize ulja soje katalizovane Ca(C3H703),/CaCO3 pri
kontinualnoj proizvodnji biodizela u reaktoru sa pakovanim slojem (Hsieh i sar., 2010).
S druge strane, ER mehanizam sa reakcijom na povrSini katalizatora kao limitiraju¢im
stupnjem predlozen je za opisivanje kinetike transesterifikacija ulja palme u prisustvu
KF/Ca—Mg-Al hidrotalcita kao katalizatora u reaktoru sa nepokretnim slojem (Xiao i
sar., 2010).

Najve¢i broj istrazivaca za opisivanje kinetike heterogeno katalizovane
metanolize Kkoristio je jednostavan model kinetike reakcije prvog reda. Pregled
dosadasnjih ispitivanja kinetike heterogeno katalizovane metanolize razli¢itih ulja
prikazan je u Tabeli 5.

Primeceno je da je brzina reakcije metanolize ulja soje u prisustvu CaO funkcija
koncentracije TG u reakcionoj smesi i da se kineticki model reakcije menja sa
napredovanjem reakcije i povecanjem udela MEMK (Kouzu i sar., 2008a). Za
opisivanje kinetike reakcije u prvom periodu predlozen je model reakcije nultog reda, a
razlog za sporu reakciju u ovom periodu jeste kombinacija male rastvorljivosti ulja u
metanolu i slaba kataliticka aktivnost. U kasnijem periodu koris¢en je model reakcije
prvog reda u odnosu na TG. Kinetika metanolize ulja soje na temperaturi od 200 °C
katalizovane oksidima metala opisana je modelom reakcije prvog reda kada su koris¢eni
Ca0, MgO, PbO i MnO,, odnosno treceg reda kada je koris¢en BaO (Singh i Fernando,
2007). Kinetika procesa metanolize ulja soje katalizovane nano cesticama MgO na
temperaturama od 200-260 °C opisana je jednostavnim modelom Kkinetike reakcije

prvog reda u odnosu na TG. IzraCunata vrednost energije aktivacije od 75,94 kJ/mol
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manja je od energije aktivacije nekatalizovane metanolize pri istim reakcionim uslovima
(Wang i Yang, 2007).

Slozeniji model koji se sastoji od tri povratne uzastopne reakcije koris¢en je za
opisivanje kinetike metanolize razli¢itih ulja katalizovane heteropoli kiselinama na glini
K-10 (Bokade i Yadav, 2009). | upravne i povratne reakcije su reakcije drugog reda, a
konstante brzine reakcija iznose 0,12-0,84 h™*, pri &emu je vrednost konstante brzine
reakcije konverzije MG u MEMK 1 glicerol najveca. Modelom od tri povratne
uzastopne reakcije opisana je i metanoliza trioleina katalizovana jonoizmenjivackom
smolom Amberlist 15, a najsporija reakcija je reakcija konverzije trioleina u diolein
(Paterson i sar., 2013). Za opisivanje kinetike metanolize kori§¢enog ulja u prisustvu
kiselog katalizatora na bazi ugljenika, takode je koris¢en slozen model, ali od cetiri
povratne uzastopne reakcije, gde su pored reakcija metanolize TG, DG, odnosno MG,
ukljucili i reakciju esterifikacije SMK (Shu i sar., 2011). Eksperimentalni rezultati su
pokazali da sve reakcije, i upravne i povratne, prate kineti¢cki model definisan reakcijom
drugog reda, pri ¢emu je pokazano da se predloZzeni model dobro slaze sa

eksperimentalnim rezultatima.
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Tabela 5 Literaturni pregled dosadasnjih ispitivanja kinetike heterogeno katalizovane metanolize

Reakcioni uslovi

Brzina

Prinos,

Katalizator Ulje o Molarni Maseni Vreme, ~ . o Red reakcije Konstanta brzine Ref.
T,°C o meSanja, %
odnos % kat. h |
min
nulti na pocetku, Kouzu i sar
Ca0 ulje soje 65 10:1 1 2 >99 kasnije prvi u 0,044 min* (20082) '
odnosu na TG
rvi u odnosu na Singh i
Ca0 ulje soje 215 6:1 2 05 75 P 0,0046 min’* Fernando
metanol (2007)
ulje . . N Veljkovic¢ i sar.
CaO suncokreta 60 6:1 1-10 2 900 98 pseudo-prvi 0,07 min (2009)
CaO (kuéica puza)  koriéeno ulje  50-65 6:1 2 8 87,3 pseudo-prvi 0,0105 min’* B'(rz'gis;’“
ulje . e . Vujicic i sar.
CaOo suncokreta 60 6:1 1 55 <20 pseudo-prvi 0,0083 min (2010)
Camelina . . 1 Patil i sar.
CaOo sativa 100 15:1 0.5 3 30 pseudo-prvi 0,0006 min (2011)
Ca0 ulje soje 60 12:1 2 3 90 pseudo-prvi 0,0000325 min™ L('go'lsoa)r'
nano CaO ulje repice  50-65 9:1 3 2 600 100 pseudo-prvi 0,0071-0,0468 min™ qugl'g)ar
nano CaO velike . . . it . Zhao i sar.
specifiéne povriine ulje repice 50-65 9:1 0,3 1 600 100 pseudo-prvi 0,0132-0,0921 min (2013)
ulje nulti na podetky, Miladinovié i
CaO (kreg) ! 60 6:1-18:1 1-10 1,5-2 900 ~100 kasnije prvi u 0,065-0,44%
suncokreta sar. (2014)
odnosu na TG
ulje . . - Stamenkovi¢ i
Ca(OH), suncokreta 60 6:1 1-10 900 pseudo-prvi 0,02-0,07 min sar. (2010)
95 na Deshmane i
Ca(OCHy), ulje soje 55-65 12:1 1 2 1000 65°C pseudo-prvi 0,024-0,051 min* Adewuyi
(2013)
Ca(OCH,CH3), ulje soje 30-65 12:1 3 15 800 20-95 pseudo-prvi 0,000045-0,00034 L('Z‘é)(');i;
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Nastavak Tabele 5

Reakcioni uslovi

Brzina Prinos,

Katalizator Ulje o~ Molarni Maseni Vreme, —, . o Red reakcije Konstanta brzine Ref.
T,°C o meSanja, %
odnos % kat. h -
min
koriS¢eno ulje
semena ) >99 na . " Kumar i Ali
Zn/Ca0 pamuka 35-65 9:1 5 0,75 500 65°C pseudo-prvi 0,01-0,1 min (2013)
(8,4%SMK)
K-CaO koriséeno ulic  35-65  12:1 75 61'55‘ 600 100 pseudo-prvi 0,0034- 0,062 min™* K”(rggrléf"
Zr/Ca0 Jatropha a5 65 15 5 2 500  70-100  pseudo-prvi na65°C 0,062 mint Uil
crucas (2014)
L a) 12:1 pseudo-drugi, a) 0,0011-0,0043 Liu i sar.
CsF/Ca0 ulje soje 45-60 b) 6:1 8 1 % povratna L mol 'min"'g cat™ (2012)
L ) . ) Pasupulety i
CaO/Al,O3 ulje soje 125-200 9:1 3 6 500 90 pseudo-prvi 0,0029-0,013 min sar. (2013)
Ca0ISio, ulje kukuruza ~ 50-65 16:1 6 8 600  65,5-90,6 pseudo-prvi 0,1298-0,2954 h™ Mo(rggu)sar'
Ca0-La,05 ulje soje 58 20:1 5 1 450 94,3 pseudo-prvi - Y(""Z”O'O;‘;r'
Cao/C triacetin 60 6:1 15 1 75 pseudo-prvi 0,14 min* Zu i sar. (2010)
CaO na pepelu ulje palme 45-65 12:1 6 3 700 63-97 pseudo-prvi 0,0041-0,0118 min ©  Ho i sar. (2014)
KI na skoljki ostrige  ulje soje 60 6:1 3,5 4 85 pseudo-prvi 0,4385 h! Ja'g?l'ziar'
L . 10-20 . i a1 Wang i Yang
nano MgO ulje soje 200-260  36:1 3 min 1000 100 prvi 0,00091-0,0065s (2007)
MgO 66 0,0011 Singh i
PbO ulje soje 215 6:1 2 0,5 84 prvi 0,0032 Fernando
Mn,0O 80 0,0014 min* (2007)
Singh i
BaO ulje soje 215 6:1 2 0,5 85 tre¢i 0,0085 g® mol® min™ Fernando
(2007)
. . . 0,36-0,85 dm>mol ! Salamatinia i
SrO ulje palme 55-65 9:1 2,5 1 ultrazvuk 100 pseudo-drugi min: sar. (2013)
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Nastavak Tabele 5

Reakcioni uslovi

Brzina Prinos,

Katalizator Ulje o~ Molarni Maseni Vreme, —, . o Red reakcije Konstanta brzine Ref.
T,°C o meSanja, %
odnos % Kkat. h -
min
. . a) 100 . a) 65,9 i g . 1 Reinosoi sar.
Zn glicerolat ulje soje b) 140 30:1 3 6 500 b) 76.6 pseudo-prvi 0,000045-0,00075 min (2014)
Zn5(OH)s(NO3), x2 S rani g . o - . Zigba i sar.
H,0 ulje repice 20-60 29:1 5 3 20 pseudo-prvi 0,00025-0,0014 min (2010)
K/y-Al,0, ulje soje 60 24:1 3 1 900 96,4 pseudo-prvi 0,00096 5 Créggl'ls)ar
, 84 na 0,0031-0,0363 mI*> Vyas i sar.
KNO;/Al,04 Jatropha 50-70 12:1 6 6 600 70°C 0,5078 mol %5 -t (2009)
luodnosunaTG  a) 197,8 m°mol * min- Singh i
Na/La ulje soje g; ;gg 7:1 2 2 ag)>4909 i 2 u odnosu na gt Fernando
metanol b) 5581,6 (2009)
) ulje semena . _ e o A Song i sar.
KF/Mg-La pamuka 35-65 12:1 5 1 100 pseudo-prvi na 65°C 0,0937 min (2011)
1,08 u odnosu na 2 41 Lo
KOH/MgO ulje repice 65  61-151 3 9 1000 95 TGi046uodnosy 00098 "mol™g i ligen i Akin
na M min (2012)
S042/Zr0, ulje morskog gy 150 99 89 3 94,1 11 0,0032-0,0317 mint ~ Kansedo i Lee
manga (2013)
jonoizmenjivacke ulje semena . 1 nga_ i
30-70 6:1 15 3 60-95 pseudo-prvi 0,0039-0,0117 s~ Ethirajulu
smole pamuka
(2011)
0,9uodnosuna TG i L6nez i sar
smola Nafion®SAC-13 triacetin 60 6:1 1g 9 ~50 0,88 u odnosu na 0,05 L*®min mol *# P '
(2007)
metanol
trikaprilin (uz a)0,7ib)0,54u a)1,08x10 °mol "%
) . a) 60 _ odnosu na TG; L*%? min™t Chantrasa i sar.
hidrotalcit heksan kao b) 120 15:1 19 1 2140 35 a)1,92ib)1,1u  b)3,43x10 mol % L6 (2011)
kosolvent) < —1b
odnosu na metanol min
. . ] c .1 Niu i sar.
dolomit ulje kikirikija 64 12:1 4 2 95,22 1,34 0,048 min (2014)
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Nastavak Tabele 5

Reakcioni uslovi

Brzina Prinos,

Katalizator Ulje o Molarni Maseni Vreme, ., . Red reakcije Konstanta brzine Ref.
T, °C mesanja, %
odnos % kat. h -
min
1 uodnosu na TG 0,0039
dolomit ulje repice 65 6:1 3 3 91,78 i -1,2 u odnosu na (1"**mol™"%).(g "cat ligen (2012)
metanol min ")

: a) ulje soje b) a) 20:1 a) 50 a) 1l . a) 0,177 min* Dang i sar.
kaolin ulje palme 65 101 b0 b2 600 ~95 pseudo-prvi b) 7.886 min * (2013)
12-TPA/Nb,O; koris¢eno ulje 150-225 181 3 18 600 92 pseudo-prvi 0,00058-0,0025 h* Sr"("j‘;g%)sa“

Thinnakorn i
NazPO4 ulje palme  190-250 18:1 1 0,5 600 98,5 pseudo-prvi 0,446-0,1267s* Tscheikuna
(2014)
Hernandez-
Na,Tis07-nH,0 ulje soje 60-120 20:1 1,85 8 600 22,7-99,9 pseudo-prvi 0,00054-0,0144 min* Hipdlito i sar.
(2014)
Talebian-
HPA koris¢eno ulje 50-70 70:1 10 14 300 88,6 pseudo-prvi 0,059-0,1062 Kiakalaieh i
sar. (2013)

2pri molarnom odnosu 6:1 i koli&ini katalizatora od 1% konstanta brzine je 0,065 min*, a pri odnosu 18:1 i koli¢ini katalizatora 10% je 0,44 min*

¢prinos glicerola

® odredeno na osnovu pocetne brzine reakcije, gde je konverzija bila manja od 10%
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2.5.3 Mehanizam metanolize katalizovane CaO

Mehanizam reakcije metanolize katalizovane CaO je proucavan od strane
mnogih istrazivaca (Gryglewicz, 1999; Kouzu i sar., 2008a). Gryglewicz (1999) je
zakljucio da je Ca metoksid koji nastaje u reakciji CaO i metanola kataliti¢ki aktivna
faza. Kao S$to se vidi sa Slike 4, u prvom stupnju dolazi do izdvajanja protona iz
metanola na baznom centru katalizatora i formiranja metoksidnog jona. Metoksidni jon
dalje reaguje sa karbonilnim ugljenikovim atomom TG i nastaje alkoksikarbonilni
intermedijer, iz kojeg nastaje molekul metil estra i anjon DG. Zatim, anjon DG reaguje
sa protonovanim katalizatorom, pri ¢emu se formira DG i regeneriSe se Katalizator.
Ciklus se nastavlja sve dok sva tri karbonilna centra TG ne reaguju sa metoksidnim
jonima da bi dali jedan mol glicerola i 3 mola metil estara.

Daljim istrazivanjem mehanizma, neki autori su dosli do zakljucka da je CaO ili
Ca metoksid aktivna faza samo na pocetku reakcije transesterifikacije, a da nastankom
glicerola on reaguje sa CaO daju¢i Ca-digliceroksid, Ca(O(OH),CsHs),, koji dalje
predstavlja katalizator reakcije (Kouzu i sar., 2008b, 2010a; Leon-Reina i sar., 2013;
Lépez Granados i sar., 2010). Kouzu i sar. (2010b) takode su primetili da Ca-
gliceroksid reaguje sa metanolom, tako §to dode do zamene jednog gliceroksidnog

anjona metoksidnim, pri ¢emu nastaje novo jedinjenje formule CH30-Ca—O(OH),C3Hs.
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Slika 4 Mehanizam reakcije metanolize TG sa CaO kao katalizatorom
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3. EKSPERIMENTALNI DEO

3.1 Polazne sirovine

Za sintezu katalizatora koriS¢eni su CaO (dobijen kalcinacijom kreca poreklom

iz juzne Srbije) i ZnO (Kemika, Zagreb, Jugoslavija). Za ispitivanje aktivnosti

heterogenih katalizatora, odnosno sintezu MEMK koris¢eno je komercijalno ulje

suncokreta (Dijamant, Zrenjanin, Srbija), KBU sakupljeno iz restorana u (Beogradu

Srbija) i metanol ¢&istoce >99,5% (Fluka, Svajcarska). Karakteristike ulja date su u

Tabeli 6. Sadrzaj vode u ulju odreden je Karl FiSerovom volumetrijskom titracijom.

Masno kiselinski sastav TG KBU odreden je gasnom hromatografijom sa masenom
spektroskopijom (GC/MS), a sadrzaj MG i DG te¢nom hromatografijom (HPLC).

Tabela 6 Karakteristike i sastav ulja suncokreta i kori§¢enog biljnog ulja (na 20 °C)

Karakteristika e Korisceno
suncokreta biljno ulje
Sadrzaj vode, % 0,03 0,07
Kiselinski broj, mgKOH/g 0,29 2,54
Gustina, kg/m® 918,4 922,2
Viskoznost, mPas 92,0 90,33
MG, % 0,3 2,0
DG, % n.d. 0,1
C14:0 - 0,98
C16:0 7,01 26,84
C18:0 3,94 4,58
c18:1 26,03 16,54
C18:2 62,54 43,22

3.2 Priprema katalizatora — mehanohemijska sinteza

Katalizator CaO-ZnO dobijen je mehanohemijskim putem

naknadnim

zarenjem. Mehanohemijska sinteza izvedena je u planetarnom mlinu Fritsch Pulverisette

5 sa dve cirkonijumske posude zapremine 500 cm® napunjene cirkonijumskim
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kuglicama pre¢nika 10 mm (Slika 5). Masa kuglica je iznosila 500 g, a maseni odnos
kuglica prema prahu bio je priblizno 30. Kao polazna smesa koris¢eni su prahovi CaO
(3,63 g) i ZnO (10,54 g) u molarnom odnosu 1:2 uz dodatak stehiometrijski potrebne
koli¢ine vode (5,83 g) kako bi se dobio kalcijum cink hidroksid dihidrat
(Cazny(OH)e:2H,0). Ugaona brzina noseceg diska, merena tahometrom, iznosila je 150
min™ (15,7 rad/s) u prvih sat vremena mlevenja, a zatim je pove¢ana na 250 min™ (26,2
rad/s) i tom brzinom je smeSa mlevena jos 2 h. Nakon mehanohemijske sinteze,

katalizator je zaren 3 h na 700 °C.

-~
” :

I

Slika 5 Planetarni mlin Fritsch Pulverisette 5

3.3 Karakterizacija katalizatora
Rendgenska difrakcija (XRD)

Rendgenska difrakciona analiza izvrSena je na difraktometru za prah D/MAX-
RB (Rigaku Corporation, Japan) sa Cu Ka zra¢enjem (4=0,15418 nm). Raspon ugla 26
je iznosio od 10 do 70 ©, korak 0,02 °, vreme zadrzavanja 0,50 s. Za identifikaciju
prisutnih faza koriS¢ene su kartice iz PDF (Powder Diffraction File) datoteke ICDD

(International Centre for Diffraction Data) baze podataka.
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Termogravimetrijska analiza i diferencijalna skenirajuéa Kkalorimetrija
(TGA/DSC)

TG/DTG analiza izvrSena je na SDT Q-600 TA instrumentu zagrevanjem
uzorka od sobne temperature do 800 °C konstantnom brzinom od 10 °C/min, u

atmosferi vazduha pri protoku 100 ml/min.
Infracrvena spektroskopija sa Furijeovom transformacijom (FTIR)

FTIR analiza uzoraka je izvedena na uredaju Bomem (Hartmann & Braun) u
opsegu talasnih brojeva od 400 do 4000 cm™* pri rezoluciji 4 cm ™. FTIR spektri snimani

su metodom pravljenja KBr tableta (200 mg KBr i 1 mg uzorka).

Skeniraju¢a elektronska mikroskopija (SEM) i energetski disperziona
spektroskopija X-zracenja (EDS)
Morfologija i hemijski sastav katalizatora ispitani su na sobnoj temperaturi

pomocu Quanta 200 SEM sistema sa EDS detektorom (FEI Company, Netherlands).
Raspodela velicine ¢estica

Raspodela veli¢ine Cestica merena je na uredaju Mastersizer 2000 (Micro
Precision Hydro 2000, Malvern Instruments Ltd.) koji detektuje Cestice veli¢ine 0,02 do
2000 pm. Prah je dispergovan u izopropil alkoholu i tretiran u ultrazvu¢nom kupatilu 5

min (na 40 kHz i 50 W).
Hametovi indikatori

Bazna jacina i1 koli¢ina aktivnih centara ¢vrste baze odredeni su metodom
titracije pomoc¢u Hametovih indikatora. Jacina baznih aktivnih centara odreduje se na
osnovu promene boje indikatora adsorbovanog na povrsini katalizatora. Koli¢ina baze
izrazava se brojem ili koli¢inom (mmol) baznih centara po jedinici mase ili povrSine
Cvrste supstance. Koris¢eni su slede¢i indikatori: fenolftalein (H- = 9,3), timolftalein
(H- = 10,0), timolviolet (H- = 11,0) i 4-nitroanilin (H- = 18,0). Odmereno je 500 mg

katalizatora 1 pomeSano sa 1 ml indikatora rastvorenog u 20 ml metanola i posle 2 h
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Uocena boja. Za odredivanje koliine baze tj. baznosti koriS¢ena je titracija benzoevom

kiselinom (0,02 mol/l anhidrovanog etanolnog rastvora).
Rastvorljivost

Rastvorljivost katalizatora u metanolu na 60 °C odredena je merenjem Ca (II) i
Zn (1) koncentracije na HITACHI Z-2000 polarizovanom atomskom apsorpcionom

spektrofotometru.

3.4 Sinteza MEMK

Kataliticka aktivnost katalizatora testirana je U reakciji metanolize ulja
suncokreta i koris¢enog biljnog ulja. Ispitivanja su realizovana na uredajima Autoclave
Engineers SCE Screening System, SAD (Slika 6a) i Series 5100, Parr, SAD (Slika 6b).
Autoclave Engineers je Sarzni reaktor zapremine 0,3 dm®, opremljen mesalicom i dva
grejaca radi odrzavanja neophodne temperature u reaktoru. Temperatura je merena
pomocu termopara kako u omotacu autoklava, tako i direktno u samom autoklavu. U
ovom reaktoru realizovana je metanoliza suncokretovog i koriS¢enog ulja na razlicitim
temperaturama (60, 70, 84 i 96 °C). Odmerena koli¢ina polaznih sirovina uneta je u
reaktor, pri cemu je katalizator (2,6 g) prvo pomeSan sa metanolom (47 g), a zatim je
dodato ulje (130 g). Molarni odnos metanola i ulja je iznosio 10:1, a masa katalizatora
2% od mase ulja. Reakciona smeSa je meSana nakon dostizanja Zeljene temperature
brzinom od 300 min*. Uzorci su uzimani u razliitim vremenskim trenucima kroz
ventil na reaktoru. Nakon filtriranja i uparavanja metanola, uzorci su analizirani
koriS¢enjem gasne hromatografije.

Stakleni reaktor Series 5100 Parr (Slika 6b i 7) je zapremine 1 dm?®, grejanje se
postize SE-6 cirkulatorom (Julabo, Nemacka) sa PID kontrolom i spoljasnjim Pt 100
senzorom unutar reakcione smese. Izmerena temperatura beleZzena je na PC racunaru.
Pritisak u reaktoru je pracen kompjuterski sistemom za prikupljanje podataka
koris¢enjem Pressure Meter F-502C (Bronkhorst, Holandija) uredaja. Brzina meSanja
kontrolisana je pomocu 4836 Controller (Parr, SAD). U ovom reaktoru realizovana su

ispitivanja uticaja temperature, molarnog odnosa metanola i ulja (10:1 i 6:1), mase
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katalizatora (2, 1 i 0,5%) i brzine mesanja (300 i 1000 min*) na kinetiku metanolize

suncokretovog ulja, kao i metanoliza KBU na 60 °C.

Slika 6 Laboratorijsko postrojenje: a) Autoclave Engineers SCE Screening System; b)
Series 5100 Parr

Slika 7 Sema aparature Series 5100 Parr: 1. Stakleni reaktor sa oblogom; 2. Mesalica; 3
Regulator mesalice; 4. PC interface; 5. Jedinica za zagrevanje; 6. PC; 7. Pretvaraé
pritiska; 8. Ventil za uzimanje uzorka iz reaktora

U trogrlom balonu sa magnetnom meSalicom, kondenzatorom i uljanim
kupatilom realizovana su ispitivanja uticaja molarnog odnosa metanola i ulja (10:1 i
6:1), mase katalizatora (2 i 1%) i brzine mesanja (300 i 1000 min) na kinetiku

metanolize KBU.
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3.5 Gasna hromatografija (GC)

Gasnohromatografska analiza je izvedena na uredaju Varian 3400 sa plameno-
jonizujué¢im detektorom (GC-FID), on-column injektorom i MET Biodiesel kapilarnom
kolonom, duzine 14 m, unutrasnjeg pre¢nika 0,53 mm i debljinom filma stacionarne
faze od 0,16 um. Temperatura injektora je iznosila 330 °C, dok je kolona programirano
zagrevana na slede¢i na¢in: 2 min izotermno na 50 °C, 50 °C — 110 °C brzinom od 50
°C/min, 1 min izotermno na 110 °C, 110 °C — 170 °C brzinom od 4 °C/min, 3 min na
170 °C, 170 °C — 340 °C brzinom od 20 °C/min i na kraju je 15 min odrzavana na 340
°C. Temperatura FID detektora je iznosila 345 °C. Nose¢i gas je bio azot sa protokom
od 2,2 cm®/min.

Kvantitativna analiza izvrSena je primenom korekcionih faktora. Da bi se
odredili korekcioni faktori, prvo je pripremljen standardni rastvor koji je sadrzao
poznate mase (Ti) metiloleata (ME), monostearina (MG), distearina (DG) i tristearina
(TG), kao i metil laurata (s) koji je koris¢en kao standard. Hromatografisanjem
odredene zapremine (1 pl) standardnog rastvora odredene su povrsine svih pikova (Pi),
a zatim je svaki od njih podeljen odgovaraju¢om masom (Ti). Korekcioni faktori (Fi)
dobijeni su deobom ovih koli¢nika (za svako jedinjenje) kolicnikom za standard:

- Pi/Ti
Ps/Ts

gde je i — ME, MG, DG, TG; s — standard. Korekcioni faktor dobijen za metil oleat

usvojen je kao korekcioni faktor za sve metil estre, dok su faktori za mono-, di- i
tristearin usvojeni kao korekcioni faktori za sve mono-, di- i trigliceride.
Iz ove jednacine sledi da je masa (Ti) bilo koje komponente jednaka:
Ti = (Pi/Fi) - (Ts/Ps)
Kada se ovo uvrsti u izraz za izraCunavanje mas% odredene komponente, na
primer metil estara, nakon skra¢ivanja (Ts/Ps), dobija se:
Pue / Fue Pue / Fue

mas % ME = — = = .
> Pi/Fi Pue / Fue + Pus / Fus + Pog / Fos + P / Frg

100

Izracunati korekcioni faktori koji su koris¢eni prilikom racunanja mas% metil

estara imali su sledece vrednosti: Fpye = 0,95, Fme =0,3, Foe =0,4 i Fr¢g =0,5.
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4. REZULTATI | DISKUSIJA
4.1 Karakterizacija katalizatora

Cilj mehanohemijskog tretmana prahova CaO i ZnO uz stehiometrijski
potrebnu koli¢inu vode bio je da se dobije kalcijum cink hidroksid dihidrat ¢ija je
molekulska formula Ca(OH),:2Zn(OH),-2H,0. U jedini¢noj ¢eliji, Ca atom je
okruzen sa 6 atoma kiseonika u rogljevima oktaedra, dok je atom Zn okruZen sa 4
atoma kiseonika. Voda je preko vodoni¢nih veza povezana sa hidroksilnom grupom
kako je Sematski prikazano na Slici 8 (Xavier i sar., 2009). Mehanohemijski
dobijeno jedinjenje kalcijum cink hidroksid dihidrat (Ca(OH),-2Zn(OH),-2H,0)
zarenjem na 700 °C razlaZe se na mesani oksid CaO-ZnO, kompozit koji se sastoji
iz CaO i ZnO faza.

@ Calcium atoms
@ Zinc atoms

Q Oxygen atoms

® Hydrogen atoms

Slika 8 Sematski prikaz jedini¢ne ¢elije kalcijum cink hidroksid dihidrata
(Caan(OH)GZHZO)
4.1.1 XRD

Rendgenskom analizom utvrden je fazni sastav pripremljenog katalizatora.
XRD sintetizovanog uzorka pre Zarenja (Slika 9), pokazala je da je
mehanohemijskim tretmanom prahova CaO i ZnO uz stehiometrijski potrebnu
koli¢inu vode nastao kalcijum cink hidroksid dihidrat, §to pokazuju karakteristicni
pikovi na vrednostima ugla 26: 14,2; 17,8; 21,6; 22,7; 25,0; 28,6 i 31,1 (JCPDS 25-
1449). Javljaju se 1 pikovi karakteristi¢ni za ZnO na 31,8; 34,5; 36,3; 47,6; 56,7,
62,91 68,0 (JCPDS 36-1451), dok pikovi koji odgovaraju CaO nisu primeceni, kao
ni pikovi drugih jedinjenja Ca koja su mogla da nastanu (Ca(OH), i CaCO3; u
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reakciji sa vodom odnosno CO, iz vazduha). Prisustvo pikova koji odgovaraju ZnO
ukazuje na to da se sinteza CaZn,(OH)s:2H,0 nije odigrala do kraja. Difraktogram
katalizatora nakon zarenja na 700 °C (Slika 9b) pokazuje da je doslo do formiranja
smese oksida CaO (JCPDS 37-1497) i ZnO.

= ZnO
. o ° Cazn,(OH)2H,0
* Ca(OH),
v CaO

Intezitet

Slika 9 XRD analiza sintetizovanog katalizatora a) pre i b) posle Zarenja na 700 °C
4.1.2 TGA/DSC

TGA analiza CazZn,(OH)e-2H,0 pokazuje njegovo dvostepeno razlaganje (Wang
i sar., 2008). Prvi, dominantni, gubitak mase moze se primetiti izmedu 130 i 180 °C i
odgovara gubitku kristalne vode i prelasku Zn(OH),u ZnO. Gubitak vode i
dehidroksilacija javljaju se u veoma uskoj temperaturnoj oblasti, zbog ¢ega se ova dva
pika preklapaju. Taj gubitak mase, teorijski izracunat na osnovu polaznog sastava,
iznosi 23,3%. Drugi gubitak mase javlja se na oko 415 °C i odgovara prelasku Ca(OH),
u CaO, a teorijski izracunat iznosi 5,8%.

Na Slici 10 prikazane su TGA/DSC krive sintetizovanog katalizatora. MoZe se
videti da prvi gubitak mase iznosi 19,91% i pracen je endotermnim pikom na 172,7 °C
na DSC krivoj, a drugi 4,92% uz endotermni efekat na 419,9 °C. To znaci da je prilikom
zagrevanja do 420 °C ukupan gubitak mase 24,83%, Sto je manje od teorijskog koji
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iznosi 29,2% pri potpunoj razgradnji CazZn,(OH)s:2H20 na CaO i ZnO. Ovo potvrduje
rezultate XRD analize da nije do$lo do potpune sinteze CaZn,(OH)g-2H,0 i da deo ZnO
nije izreagovao, dok je odgovaraju¢i manji deo CaO verovatno presao u Ca(OH),,
odnosno u CaCOs. Gubitak mase od 1,39% na oko 700 °C ukazuje na prisustvo vrlo
male koli¢ine CaCOj3. Cist CaCOs prelazi zarenjem u CaO na 785 °C, ali u kombinaciji
sa ZnO i Ca(OH), odnosno CaO ova temperatura razgradnje Ca karbonata je neSto niza
(Ngamcharussrivichai i sar., 2008). S obzirom na to da je CaZn,(OH)g-2H,0 stabilan na
vazduhu (Rubio-Caballero i sar., 2009), do formiranja karbonata verovatno dolazi u
reakciji polaznog CaO sa CO; iz vazduha na samom pocetku mlevenja, jer je utvrdeno
da do ove reakcije dolazi vrlo brzo, ve¢ nakon samo 5 min kontakta sa vazduhom

(Lbpez Granados i sar., 2007).

(BuyAM) "DSa

100 4 =110.5
a5 4 0.0
ru a0
g 0.5
b 2622 % |
B 851
S 1.0
80 1
1.5
139 %
75 1 ——-'______ — |
600 700
Temperatura, °C
Slika 10 TGA/DSC kriva sintetizovanog katalizatora
4.13FTIR

Na FTIR spektru katalizatora pre Zarenja mogu se videti trake karakteristicne za
CazZny(OH)s-2H,0 (Slika 11). Dve otre trake na 3615 i 3505 cm ' odnose se na
vibracije istezanja hidroksilne grupe (Rubio-Caballero i sar., 2009). Traka slabijeg
intenziteta na 3643 cm™ pripisuje se O—H grupama iz Ca(OH),. Voda iz kristalne

reSetke obi¢no apsorbuje u oblasti 3550-3200 cm™' usled simetri¢nih i asimetri¢nih
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O—H vibracija istezanja, ali ove trake se pomeraju ka nizim vrednostima kada
hidroksilni jon stvara vodoni¢ne veze sa vodom unutar kristalne strukture, pa se trake na
3150, 3034 and 2880 cm ' pripisuju vibracijama istezanja O—H grupa iz H,O molekula
(Lin i sar., 1995). Takode, traka na 1600 cm * odnosi se na H-O—H vibracije savijanja u
molekulima vode iz kristalne resetke. Traka na 1070 cm pripisuje se Zn-O-H
vibracijama savijanja, dok traka na 564 cm ' odgovara vibraciji Zn-O veze u skeletu
ZnO, (Lin i sar., 1995). Jedva primetan pik na 940 cm™* ukazuje na vibracije O—H veze
koja formira most izmedu dva atoma metala (Lin i sar., 1995). Prisustvo karbonata
potvrduje Siroka traka centrirana na 1465cm ' koja odgovara O—-C-O vibracijama
istezanja (Lopez Granados i sar., 2007; Rubio-Caballero i sar., 2009). Trake na 874 i
712 cm™! potidu, takode, od karbonatnih grupa, dok asimetri¢no istezanje CO, daje
traku na 2350 cm ™' na FTIR spektru (Nakamoto, 1997). Trake na frekvencijama niZim
od 500 cm™' nisu dovoljno istraZene, ali se pretpostavlja da se odnose na veze u
oksidima Ca i Zn (Nakamoto, 1997).

FTIR analiza katalizatora nakon zarenja na 700 °C (Slika 11b) ukazuje na
prisustvo karbonata (traka na 1465 cm™, ali manje izraZena nego kod neZarenog
uzorka), kao i hidroksilne grupe iz Ca(OH),, za §ta je ranije objasnjeno da je posledica

brze reakcije CaO sa H,O i CO; iz vazduha.

a)

Absorbansa

b)

T T T T T T T T
4000 3000 2000 1000 0

Talasni broj, cm™

Slika 11 FTIR spektri sintetizovanog katalizatora a) pre i b) posle Zarenja na 700 °C
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4.1.4 SEM/EDS

Morfologija i povrSinska struktura katalizatora posle Zarenja analizirani su
skeniraju¢om elektronskom mikroskopijom (SEM), a sastav Cestica pomocu EDS-a. Na
SEM slikama katalizatora (Slika 12) moze se uociti aglomeracija malih sfernih Cestica,
ukljuCujuéi 1 nano cestice. Male Ccestice slicne strukture spajaju se dajuéi vece
aglomerate. Nekoliko tacaka na povrSini uzorka izabrano je za EDS analizu da bi se
odredila raspodela atoma Ca, Zn i O i rezultati su dati u Tabeli 7. Moze se videti da
odnos Zn/Ca iznosi priblizno 2,2 na svim mestima, §to je blisko teorijskoj vrednosti
koja odgovara kalcijum cink hidroksid dihidratu, i ukazuje na to da je postignuta
prilicno uniformna raspodela CaO i1 ZnO 1 dobijen fini kompozitni prah sastavljen od

Ca0-ZnO agregata submikronskih veli¢ina.
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Slika 12 SEM slike CaO-ZnO katalizatora sa obelezenim pozicijama na kojima je
izvrSena EDS analiza (pozicije odgovaraju rezultatima datim u tabeli 7)

Tabela 7 Rezultati EDS analize izvr§ene na razli¢itim mestima na povrsini katalizatora

prikazanim na Slici 12

Rednibroj o o0 ca  at. 9% zn at. % O
spektra
1 21,63 47,67 30,70
2 18,73 41,08 40,19
3 19,52 45,32 35,16
4 23,78 61,34 14,88
5 21,15 48,79 30,06
6 22,29 49,31 28,40
7 17,26 36,36 46,38

72



4.1.5 Raspodela veli¢ine Cestica

Raspodela veli¢ine Cestica katalizatora pre Zarenja je uniformna sa veli¢inom
Cestica u opsegu 0,3-300 um, dok se posle zarenja dobija bimodalna raspodela, gde
jedna frakcija obuhvata Cestice veli¢ine 0,2—3 um, a ostatak je u rasponu 3-100 um
(Slika 13). Postojanje sitnih Cestica zajedno sa velikim aglomeratima, §to je uoceno na
SEM slikama, moze biti razlog bimodalne raspodele veli¢ine Cestica. Srednja vrednost
veli¢ine Cestica smanjuje se sa 6,9 pre na 4,3 um posle zarenja, $to je posledica
uklanjanja H,O i CO, zarenjem CaZn,(OH)g-2H,0. Specifi¢na povrsina povecala se sa
1,97 na 3,1 m%g, §to se i dalje smatra malom vredno$¢u i ukazuje na to da se
pripremljeni CaO-ZnO katalizator moze smatrati katalizatorom male specificne povrsine

i male poroznosti.

Ca0+zn0O
4 - = CaOzZnO,

Zapremina, %

0.1 1 10 100 1000
Velicina cestica, um

Slika 13 Raspodela veli¢ina Cestica Katalizatora pre (—) i posle (- -) zarenja na 700 °C

4.1.6 Baznost

Bazna jacina katalizatora je bila niza od H- = 18,4 jer nije prime¢ena promena
boje kada je indikator 4-nitroanilin koris$¢en i moze se oznaiti kao 11.0< H- <18.4.
Pored glavnih baznih mesta sa H- izmedu 11,0 i 18,4 za koja je odredena baznost
iznosila 0,276 mmol/g, na sintetizovanom katalizatoru postoje i bazna mesta jacine
izmedu 9,3 1 10,0 (baznost 0,116 mmol/g) kao i izmedu 10,0 i 11,0 (baznost 0,180

mmol/g), Sto pokazuje da CaO-ZnO Kkatalizator sadrzi razliite tipove povrSinskih
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baznih mesta. Mlevenje moze uticati na povecanje baznosti zemnoalkalnih hidroksida
(Watanabe 1 sar., 1995), a Kesi¢ i sar. (2012) pokazali su da nacin pripreme katalizatora
uti¢e na njegovu baznost i da su mehanohemijski dobijeni CaO-ZnO katalizatori bazniji
od katalizatora dobijenog taloznom metodom. Upotrebom CaO kao polaznog materijala
povecana je bazna jacina dobijenog katalizatora u odnosu na katalizator kod kog je
koris¢en Ca(OH); i koja je iznosila izmedu H- = 9,31 10,0.

4.1.7 Stabilnost katalizatora

U razvoju ¢vrstog katalizatora za proizvodnju biodizela veoma je vazno proveriti
da li dolazi do izluzivanja aktivnih komponenti. Posto je pokazano da se CaO delimi¢no
rastvara u metanolu (Gryglewicz, 1999; Martin-Alonso i sar., 2010; Lopez Granados i
sar., 2009a), neophodno je bilo ispitati stabilnost sintetizovanog CaO-ZnO katalizatora.
Da bi se utvrdila rastvorljivost katalizatora u metanolu, odredena je koli¢ina Ca?* i Zn?*
jona prisutnih u metanolu nakon 2 h kontakta metanola i katalizatora na 60 °C i
uklanjanja katalizatora nakon toga filtracijom. Koncentracija rastvorenih Ca®* i zn*
jona iznosila je 62,4 i 7,1 mg/l. Da bi se ovaj rezultat uporedio sa izluZivanjem CaO, ista
analiza uradena je 1 sa Cistim CaO koji je koriS¢en za sintezu katalizatora i U ovom
slu¢aju koncentracija rastvorenih Ca?* jona iznosila je 91 mg/l. Lépez Granados i sar.
(2009a) pokazali su da rastvorljivost CaO u metanolu iznosi 134 i 169 mg/l nakon
vremena kontakta 1 i 3 h, §to je ekvivalentno koncentraciji Ca’* od 96 i mg/l. Ovi
rezultati pokazuju da je sintetizovani CaO-ZnO katalizator stabilniji od ¢istog CaO 1 da

mesani oksid stabilizuje CaO kao aktivnu komponentu i smanjuje proces izluzivanja.
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4.2 Metanoliza suncokretovog ulja

4.2.1 Analiza reakcije metanolize suncokretovog ulja

Promena sastava reakcione smese u toku procesa metanolize suncokretovog ulja
na 60 °C pri molarnom odnosu metanol:ulje 10:1 i sa 2 mas.% CaO-ZnO katalizatora
prikazana je na Slici 14. Vidi se da je zavisnost sadrzaja MEMK od vremena sigmoidna,
a sa povecanjem koncentracije MEMK tokom reakcije smanjuje se koncentracija TG,
dok se koncentracije MG i DG povecavaju, dostizu maksimum, a zatim opadaju, nakon
¢ega ostaju nepromenjeni. Sigmoidni oblik krive karakteristi¢an je za autokatalizovane
reakcije i reakcije sa promenom mehanizma, a kako metanoliza nije autokatalizovana
reakcija, Noureddini i Zhu (1997) prvi su predlozili hipotezu da u prvom, sporom,
periodu prenos mase odreduje brzinu procesa, nakon ¢ega sledi brzi period kada brzinu
procesa odreduje brzina hemijske reakcije, dok na kraju procesa dominira spori period u
kom se reakciona smeSa blizi ravnoteznom sastavu kada je mala brzina nastajanja
FAME.
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Sastav reakcione smese, mas%
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Slika 14 Promena sastava reakcione smese u toku reakcije metanolize suncokretovog
ulja na 60 °C, pri molarnom odnosu metanol:ulje 10:1 i sa 2 mas % CaO-ZnO
katalizatora (m — MEMK; @ —MG; A —DGi v —-TG)

U pocetnoj fazi procesa prenos mase TG iz uljne faze do medufazne povrSine

ulje-metanol je spor i predstavlja glavni otpor koji na pocetku procesa kontrolise
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ukupnu brzinu metanolize. Ako posmatramo samo sistem metanol-ulje, dve te¢nosti
koje se ne meSaju, ulje predstavlja kontinualnu, a metanol dispergovanu fazu i prenos
mase u ovakvom te¢no—tecno sistemu povezan je sa veli¢inom kapi dispergovane faze,
koje se sa napretkom reakcije metanolize brzo smanjuju, a time se povecava specifi¢na
medufazna povrsina. Takode, na brzinu prenosa mase izmedu faza imaju uticaj i ostali
proizvodi metanolize, pre svega MG i DG koji su povrSinski aktivne supstance. Oni
deluju kao emulgatori i utiu na nastajanje stabilnih emulzija sitnih kapi (Stamenkovi¢,
2008). Reakciona smesa postaje pseudo-homogena sa nastankom MEMK koji su dobri
rastvaraCi za reaktante povecavajuéi rastvorljivost TG i metanola (Noureddini i Zhu,
1997). Ovaj efekat rezultuje, takode, povecanjem medufazne povrSine dostupne za
prenos mase a time do povecanja ukupne brzine procesa (Stamenkovi¢ i sar., 2008).
Kod heterogeno katalizovane metanolize maseno-prenosna ograni¢enja vezana su i za
malu dostupnu aktivnu povrsinu katalizatora, koja je u pocetnoj fazi procesa uglavnom
pokrivena adsorbovanim molekulima metanola (Veljkovi¢ 1 sar., 2009). Prisustvo ¢vstih
Cestica u sistemu tecno—te¢no moze uzrokovati i pojavu mikro turbulencija koje
omogucuju brze smanjenje precnika kapi metanola.

Nakon odredene kriticne konverzije TG brzina prenosa mase postaje veca od
brzine hemijske reakcije na povrSini katalizatora i u tom periodu brzina reakcije
kontrolise brzinu ukupnog procesa. Konac¢no, u treCem periodu metanolize, kada dolazi
do skoro potpune konverzije TG, brzina nastajanja MEMK je veoma mala, kao

posledica zanemarljive koncentracije TG u blizini povrsine katalizatora.

4.2.2 Mehanizam metanolize TG

Ukupna reakcija metanolize ulja sastoji se iz tri povratne uzastopno-uporedne
reakcije. U prvoj TG reaguju sa metanolom daju¢i DG i MEMK. U drugoj uzastopnoj
reakciji nastaju MG 1 MEMK iz DG i metanola, da bi u tre¢oj reakciji nastali glicerol i
MEMK. Iako su u literaturi podjednako korisé¢eni i LH (Hsieh i sar., 2010; Kapil i sar.,
2011; Zhao i sar., 2013) i ER (Chantrasa i sar., 2011; Dossin i sar., 2006a; Ilgen i Akin,
2012; Xiao i sar., 2010) mehanizmi za opisivanje reakcije heterogeno katalizovane
metanolize, verovatnije je da se reakcija odvija po Eley—Rideal-ovom tipu mehanizma,
odnosno da prvo dolazi do adsorpcije metanola na aktivne centre katalizatora i stvaranja

metoksidnog jona, koji reaguje sa TG prisutnim u metanolnoj fazi. Standardna
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eksperimentalna procedura je takva da se katalizator prvo pomesa sa metanolom pri
¢emu dolazi do njegove adsorpcije, a zatim se dodaje ulje. Za utvrdivanje da li je
neophodno stvaranje metoksidnih jona u kontaktu katalizatora sa metanolom, koji zatim
reaguju sa TG, izveden je eksperiment u kome je, za razliku od tipi¢ne procedure,
katalizator naknadno dodan reakcionoj smesi nakon dostizanja temperature od 60 °C i
smesa dobro izmeSana i to veéom brzinom (1200 min ), dok su ostali uslovi bili isti
(2% katalizatora i molarni odnos metanola i ulja od 10:1). Reakcija se odvijala znatno
sporije (Slika 15) iz Cega je zakljuceno da je neophodno dovesti u kontakt metanol i
katalizator kako bi doSlo do adsorpcije metanola na aktivne centre i formiranja

metoksidnih jona.
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Slika 15 Promena sadrzaja MEMK sa vremenom tokom procesa metanolize
suncokretovog ulja: m — standardna procedura pripreme smese; ® — naknadno dodavanje
katalizatora u izme$anu smesu ulja i metanola

Kompleksan heterogeni proces metanolize moze se definisati sistemom sledec¢ih
jednacina:

1) Adsorpcija metanola (M) na aktivne centre katalizatora (S):

M_+S o M-S 1)
2) Prenos mase TG iz ulja do metanolne faze:

TG — TGL (2)
3) Hemijska reakcija po ER mehanizmu:

TGL + M'S — DG, + MEMK (3)
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DG, + M'S — MG + MEMK_ 4)
MG + M-S — G.-S + MEMK_ (5)
4) Prenos mase DG, MG i MEMK do medufazne povrsine ulje—metanol i dalje MEMK
do uljne faze koja ¢e se na kraju reakcije transformisati u metil estarsku fazu:
MEMK_ — MEMK (6)
5) Desorpcija glicerola sa aktivnih centara katalizatora u metanolnu fazu; na kraju
reakcije glicerol sa viSkom metanola formira¢e drugu fazu:
GLS - GL (7)
Kada su koncentracije DG 1 MG u uljnoj fazi, formirane u sloZenim uzastopno-
uporednim reakcijama (3-5), zanemarljivo male, znaci da je brzina nestajanja DG i MG
mnogo brza od brzine nestajanja TG i kompleksna reakcija moze se predstaviti samo

jednom jednadinom:

TGL + 3M.'S —- 3MEMK + G (8)

lako su rezultati karakterizacije katalizatora pokazali da je sintetizovani
Ca0-ZnO katalizator stabilniji od ¢istog CaO i da meSani oksid stabilizuje CaO kao
aktivnu komponentu i smanjuje proces izluzivanja Ca, ipak je neophodno proveriti
doprinos homogene katalize ukupnoj brzini procesa. Da bi se to ispitalo, katalizator
Ca0:-ZnO je tretiran metanolom pod istim eksperimentalnim uslovima kao u reakciji
metanolize. Nakon toga je katalizator uklonjen filtracijom, a potom je metanol sa
suncokretovim uljem u odnosu 10:1 uveden u reaktor i me$an 4h na 60 °C. Prinos
MEMK je iznosio 0,21%. Ovo potvrduje prethodni zakljucak da je izluzivanje Ca
zanemarljivo i da se homogena reakcija prakticno moze zanemariti. Naime,
koncentracija metoksidnih jona u reakcionoj smesi, nastala u reakciji metanola sa
izluzenim Ca, veoma je mala pa tako prakticno ne dolazi do homogeno katalizovane

metanolize TG.

4.2.3 Kinetika heterogeno katalizovane metanolize

S obzirom na sloZenost procesa heterogeno katalizovane metanolize, koji se
odigrava u visefaznom sistemu, u cilju odredivanja kinetickih parametara i modelovanja

procesa metanolize, uvedene su sledece pretpostavke:
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1) Reakcija metanolize odigrava se izmedu metoksidnog jona adsorbovanog na
povrsini katalizatora 1 glicerida rastvorenih u metanolnoj fazi, vrlo blizu
povrsine katalizatora;

2) Doprinos homogeno katalizovane metanolize je zanemarljiv. Eksperimenti su to
potvrdili, a 1 CaO-ZnO je prakti¢no nerastvoran u metanolu;

3) Brzina adsorpcije metanola na aktivna mesta na povrSini katalizatora, kao i
brzina desorpcije glicerola sa aktivnih mesta, ne limitiraju brzinu ukupnog
procesa;

4) Brzina prenosa mase TG moze uticati na brzinu ukupnog procesa u pocetnom
periodu reakcije;

5) U kasnijoj fazi, kada je uticaj otpora prenosu mase smanjen, brzinu ukupnog
procesa odreduje brzina reakcije izmedu metoksidnog jona i TG u metanolnoj
fazi, koja se odigrava na povrsini katalizatora;

6) Konverzija TG iz suncokretovog ulja moze se opisati kinetikom reakcije prvog
reda;

7) Brzina unutrasnje difuzije, unutar Cestica katalizatora, ne uti¢e na brzinu reakcije
metanolize, jer je CaO-ZnO okarakterisan kao katalizator male specifi¢ne
povrsine 1 male poroznosti;

8) Brzina prenosa mase proizvoda metanolize (MEMK) sa povrsine katalizatora u
te¢nu reakcionu smesu ne limitira brzinu ukupnog procesa;

9) S obzirom na to da je reakcija izvedena u $arznom reaktoru, mesanje u sistemu
je idealno, zbog Cega su sastav reakcione smese i raspodela Cestica katalizatora u
smesi uniformni.

Brzina adsorpcije metanola na aktivna mesta katalizatora (r,) moze se prikazati

slede¢om jednaCinom:

("m) = kaam * Cmr* Cv — kam * Cu,s = Kaam (CM,L "y — C,I(W_MS) ©)
gde su k,qy 1 kgp konstante brzine adsorpcije i desorpcije metanola, redom, K,, —
ravnotezna konstanta adsorpcije metanola (=kgqu/kan), cp . — KOncentracija metanola
u metanolnoj fazi, c) s — koncentracija metanola na povrsini katalizatora i ¢, —
koncentracija slobodnih mesta na povrSini katalizatora.

Na osnovu pretpostavke da je adsorpcija brza kada je (ry)/kqam =0 pa iz

jednacine (9) sledi:
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Cms =Ky Cmr - Gy (10)
Brzina hemijske reakcije (—rr¢) prema ukupnoj jednadini (8) je:
(=Tr6) = k2" CrgL Cus (11)
gde je crg 1 — koncentracija TG u metanolnoj fazi, blizu aktivnih centara katalizatora.
Brzina desorpcije glicerola sa aktivnog mesta katalizatora u metanolnu fazu
definisana je jednac¢inom:
(r6) = kag " ¢6,s — kaag * CoL " Cv = kd(CG,s —Kg-coLe Cv) 12)
gde su k,q4c 1 kgc konstante brzine adsorpcije i desorpcije glicerola, redom; K; —
ravnotezna konstanta adsorpcije glicerola (=kqq46/kqc), cg 1 — Koncentracija glicerola u
metanolnoj fazi i c¢; s — koncentracija glicerola na povrsini katalizatora.
Kako je i desorpcija glicerola brza (r;) /k4c = 0 pa iz jednacine (12) sledi:
Ces = K CgL-Cy (13)
Ukupna koncentracija aktivnih mesta katalizatora je:
Ct=Cp+cCes+Cus (14)
Koncentracija slobodnih mesta, kombinovanjem jednacina (10), (13) 1 (14) je:
Ct

Cy = (15)

1+KG'CG,L+KM'CM,L

Nepoznata koncentracija adsorbovanog metanola na povrsini katalizatora je:

Km-cm,L Ct
Cuys = (16)
4 1+KG'CG,L+KM'CM,L

Zamenom jednacine (16) u jednacinu (11) dobija se:

_ . . Kpm-cmL Ce
(—=7r¢) = ky * Crg. 1+ Ko-coL+Km-omL (17)

Znajuc¢i da su na povrSini katalizatora adsorbovani samo molekuli metanola
(pretpostavka 1), odnosno da je:
Ky-cyr>1+Kg-cqp (18)
brzina reakcije metanolize TG moze se prikazati izrazom:
(=17¢) =ka-crgr-cc =k crgu (19)
gde je k konstanta brzine reakcije prvog reda.

Molekuli TG moraju pre¢i iz glavne struje fluida do aktivnih centara
katalizatora, a brzina prenosa mase, &,,;-a, mora biti jednaka brzini reakcije na

povrsini katalizatora (—7¢):

D a=kpmere e (CTG - CTG,L) = (—1r¢) (20)
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gde je a specificna medufazna povriina tecno-te¢no, kp,.r¢ — ukupan zapreminski
koeficijent prenosa mase TG, a &,,;-a — brzina prenosa mase TG definisana po
zapremini reakcione smese.

Ako se nepoznata koncentracija crg; iz jednacina (19) i (20) izrazi preko
poznate koncentracije cr; moguce je brzinu metanolize TG napisati u jednostavnom

obliku:

dCTG k-k TG _
(=176) = (%) = 1 mIE - 16 = kapp 16 (21)

gde je kg, — prividna konstanta brzine procesa.

Kada je kpyrg < k, Sto se deSava u pocetnoj fazi procesa, onda je kgp, =
kmerc Sto znaci da je brzina ukupnog procesa metanolize odredena brzinom prenosa
mase TG do aktivnih mesta katalizatora. Sa napredovanjem reakcije, koeficijent prenosa
mase TG se povecava i kada postane k¢ > k onda je kg, = k i brzinu ukupnog
procesa metanolize odreduje brzina hemijske reakcije izmedu TG prisutnih u
metanolnoj fazi i metanola adsorbovanog na aktivnim centrima katalizatora.

Koncentracija TG moze se izraziti preko stepena konverzije TG slede¢om
jednacinom:
cr¢ = Crgo - (1 — X7¢) (22)

Pretpostavljaju¢i da je reakciona smeSa homogena (jednofazni sistem),
koncentracija metanola menja se od 10 do 7 pri potpunoj konverziji TG prema jednacini
(8). Medutim, stvarni molarni odnos metanola i TG u metanolnoj fazi je mnogo veci:

ML s M (23)

CTG,L
gde je M = 10 pocetni molarni odnos metanola i ulja tj. TG.

Iz molskog bilansa za Sarzni proces sinteze biodizela dobija se da je:
= kapp (1= x7¢) (24)

Integracijom jednacine od t = 0 kada je xr; = 0 dobija se sledeca jednacina

deG
dt

koja se moze koristiti za odredivanje prividne konstante brzine reakcije:

_ln(l - xTG) = kapp -t (25)
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4.2.3.1 Uticaj temperature na brzinu metanolize suncokretovog ulja

Promena sadrzaja MEMK sa vremenom u toku procesa metanolize
suncokretovog ulja na razli¢itim temperaturama, pri molarnom odnosu metanol:ulje
10:1 i sa 2 mas% Ca0-ZnO katalizatora (u odnosu na masu ulja) prikazana je na Slici
16. Sigmoidni oblik krive primecuje se u slu¢aju metanolize suncokretovog ulja na 60 i
70 °C, ukazujuéi na to da na ovim temperaturama postoji promena mehanizma koji
odreduje brzinu procesa, odnosno da brzina zavisi od dva otpora — prvi je otpor prenosu
mase TG do povrsine ¢vrstog katalizatora, a drugi otpor hemijskoj reakciji na povrsini
katalizatora. Kada je metanoliza ispitivana na vi$im temperaturama, 84 i 96 °C,

sigmoidni oblik zavisnosti prinosa MEMK od vremena se prakticno gubi i brzina

nastajanja MEMK je velika od samog pocetka reakcije.
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Slika 16 Prinos MEMK u zavisnosti od vremena tokom procesa metanolize
suncokretovog ulja na razli¢itim temperaturama (m — 60 °C; @ — 70 °C; A—84 °C i

—96 °C) pri molarnom odnosu metanol:ulje 10:1 i sa 2 mas% CaO-ZnO katalizatora

Brzina procesa se, kao $to je ve¢ receno, moze definisati kao nepovratna reakcija
prvog reda sa promenljivom vrednoS¢u prividne konstante brzine, Kgpp,, Ciju vrednost
zapravo odreduju vrednosti koeficijenta prenosa mase, k., | Konstante brzine
hemijske reakcije, k. Zavisnost —Iin(1 — x14) od vremena analizirana je za metanolizu

katalizovanu CaO-ZnO u cilju odredivanja zapreminskog koeficijenta prenosa mase i
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konstante brzine reakcije. Za metanolizu suncokretovog ulja na 60 i 70 °C ova zavisnost
se moze aproksimirati pravama sa razli¢itim nagibom (Slika 17), koje odgovaraju
pocetnom, odnosno kasnijem periodu procesa, gde ukupnim procesom upravlja prenos
mase TG, odnosno hemijska reakcija na povrsini katalizatora. Koeficijent prenosa mase
TG, ke 6, 1 Konstanta brzine reakcije pseudo-prvog reda, k, mogu se odrediti iz nagiba
pravolinijske zavisnosti za pocetni i1 kasniji period procesa, redom. Na viSim
temperaturama prava linija ne prolazi kroz koordinatni pocetak upravo zbog
pretpostavke da i tada postoji uticaj prenosa mase TG iako je u tom slu¢aju pocetni
period veoma kratak. S obzirom na kompleksnost sistema, potrebno je analizirati
posebno maseno-prenosna ograni¢enja i posebno brzinu hemijske reakcije, kako bi se

detaljnije opisali fenomeni u trofaznoj smesi.
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Slika 17 Zavisnost —In(1 — x7.) od vremena za metanolizu suncokretovog ulja na
m-60°C;e-70°C; A-84°CiV-96°C

4.2.3.1.1 Analiza prenosa mase u metanolizi suncokretovog ulja

U pocetnoj fazi metanolize na nizim temperaturama ukupna brzina procesa
limitirana je prenosom mase TG iz uljne faze do povrSine katalizatora. Stamenkovi¢ i
sar. (2007) sistem metanol i ulje posmatrali su kao emulziju u kojoj je ulje kontinualna
faza u kojoj su dispergovane kapi metanola, dok su Liu i sar. (2010) smatrali da je

metanol kontinualna faza kroz koju treba da produ TG kao dispergovana faza da bi stigli
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do Cestice katalizatora. Pri molarnom odnosu metanol:ulje od 10:1, zapremina ulja je
mnogo veca od zapremine metanola 1 logi¢no je pretpostaviti da ulje predstavlja
kontinualnu fazu u kojoj su dispergovane kapi metanola. Da bi se utvrdilo koja je faza
kontinualna a koja dispergovana izracunat je korelacioni faktor koji su predlozili Selker
i Sleicher a bazira se na odnosu zapremina, gustina i viskoznosti svake faze (Gunvachai
i sar., 2007):

VM PMUM 03
x = ( ) (26)

Vulja \PuljeMulje

Na osnovu vrednosti datih u Tabeli 8 izracunata vrednost faktora x iznosi 0,13 i na
osnovu nje se moze zakljuciti da je metanol dispergovana faza jer, za x<0,3, lakSa faza
uvek je dispergovana (Gunvachai i sar., 2007).

Kada se slozeni trofazni sistem posmatra na mikro nivou, odnosno kao Cestica
katalizatora 1 njeno okruZenje, zbog Cinjenice da se prvo katalizator pomesa sa
metanolom, metanol kvasi Cestice i stvara film na medufaznoj povrSini metanol—
katalizator. Zatim se dodaje ulje, stvarajuci sloZeni trofazni sistem. Prema teoriji dva
filma, slojevi ulja i metanola formiraju se na medufaznoj povrsini te¢no—te¢no
(metanol-ulje) i molekul TG koji dolazi iz mase ulja mora da savlada otpor ova dva
sloja, delimi¢no se rastvori u metanolu i zatim da savlada otpor u sloju uz medufaznu
povrsinu te€nost—Cvrsto da bi se nasao u blizini aktivnih centara na povrSini katalizatora

gde se odigrava reakcija (Slika 18).

84



| I I
Cre 1 ' 1
4\ 1 1

I | 1

I | 1

! ! METANOLNA FAZA !

- \I ' Crer §
ULINA | 3 ! ! <8
FAZA | 2 < E\ Eﬁ

b 5 | | j o

B |3z '\ 0| B S

| RE! R

I E | Ir'T"

I | 1 g

A A
MEDUFAZNA POVRSINA MEDUFAZNA POVRSINA
TECNO-TECNO TECNO-CVRSTO

Slika 18 Otpori prenosu mase u sistemu te¢no-te¢no-¢vrsto

U ovakvom sistemu te¢no—te¢no—¢vrsto otpori prenosu mase kroz slojeve uz
medufaznu povrsinu ulje-metanol, zatim kroz metanolnu fazu i na kraju kroz sloj uz
medufaznu povrSinu metanol-Katalizator, vezani su u red. Za analizu otpora prenosu
mase u ovakvom sistemu, neophodno je uzeti u obzir koeficijente prenosa mase TG iz
mase ulja do grani¢ne povrSine sa metanolom, k. s, zatim kroz sloj u metanolnoj fazi
uz Cesticu katalizatora, k,; r¢, | kroz sloj metanola oko cestice katalizatora, kg 7.

Vrednost koeficijenta prenosa mase u kontinualnoj fazi moze se izraCunati
prema korelaciji koju su dali Calderbank i Moo-Young (1961):

1 2
kerg = 13-107% - [ZEe]r. [ ] @ 27)
gde je: P = ypmixn>Di® — snaga koju mesalica rasipa, pri Gemu je y bezdimenzioni
faktor snage mesalice i iznosi 1,5 (Leveneur i sar., 2012), n — broj obrtaja mesalice (300
min') a D; — pre¢nik mesalice (0,05 m). Zapremina kontinualne faze tj. ulja iznosi
6,52:10* m, a gustina, viskoznost i koeficijent difuzije TG kroz TG i metanol dati su u
Tabeli 8. Gustina smese je pmix = @ - pg + (1 — @) * p. (Stamenkovi¢, 2008) i iznosi
850 kg/m®. Sadrzaj dispergovane faze, ¢ = 0,3, izraCunat je na osnovu zapreminskog

udela metanola u reakcionoj smesi na pocetku procesa za molarni odnos metanola i ulja
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od 10:1. Koeficijent prenosa mase u kontinualnoj fazi zavisi od fizi¢kih osobina smese i

snage koju mesalica rasipa, tj. predaje smesi.

Tabela 8 Fizi¢ke osobine ulja i metanola

Ulje Metanol
60 °C 96 °C 60 °C 96 °C
Gustina p,* kg/m’ 891 870° 754 714
Viskoznost x,* mPa-s 17,2 7,35 0,38 0,23
Koeficijent difuzije TG D,*m*s | 6,1.10 "' | 1,32.10 ° | 7,8:10"° | 1,43.107°
Povrsinski napon,d mN/m 30,7 28,1 19,3 15,7

# Frascari i sar. (2009);
P Esteban i sar. (2012b);
“Poling i sar. (2004);
YEsteban i sar. (2012a)
Da bi se izracunao koeficijent prenosa mase u dispergovanoj fazi, koris¢ena je

sledec¢a jednacina (Campanella i sar., 2006; Leveneur i sar., 2012):

k __2m*D
aTG = 34

(28)
gde je ds, srednji Sauter-ov precnik kapi. Njegova vrednost se moze izraCunati na
osnovu korelacije koju su predlozili Stamenkovi¢ i sar. (2007):
d;, = 4782n71825 (29)
medutim ova korelacija pretpostavlja zavisnost veli¢ine kapi samo od brzine meSanja i
izvedena je za homogeno katalizovanu metanolizu u opsegu brzine od 60-200 min™,
odnosno sistem te€no—te¢no, dok se u slucaju heterogeno katalizovane metanolize radi o
slozenijem sistemu te¢no—te¢no—¢vrsto. U literaturi (Angle i Hamza, 2006; Pacek i sar.,
1998; Zhou i Kresta, 1997) srednji Sauter-ov pre¢nik kapi dovodi se u vezu sa Weber-

ovim brojem, We:

g3z o Ye=06 (30)
Dy

pri ¢emu najcesce ima sledeci oblik:

dD— = C1(1 + C2¢) - We ™06 (31)

3
PcnzDi

gde je We = , C1 — konstanta koja zavisi od sistema, C2 — konstanta koja ima

vrednost izmedu 1 i 10 i o — povrSinski, tj. medupovrsinski napon izmedu dve te¢ne

faze. Njegova vrednost je preuzeta iz literature za sistem suncokretovo ulje-metanol na
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60 °C i iznosi 8,9 mN/m (Frascari i sar., 2008). Vidi se da je d3,, ustvari proporcionalan

n—1,2

Sto odgovara vrednosti koju predvida teorija Kolmogorova na kojoj se i bazira
vecina korelacija za izracunavanje ds,. Stamenkovi¢ i1 sar. (2007) dobili su nesto vecu
vrednost eksponenta (—1,825), koja je bliza vrednostima iz MiSekove jednacine (—2) za
laminarne uslove strujanja, dok se vrednost od (-1,2) koristi za turbulentno strujanje
(Stamenkovié¢, 2008). Rezim strujanja odreden je na osnovu Reynolds-ovog broja

mesanja:

- nD?
Re; = Pmix™Di’ (32)

Hmix
&ija vrednost za opseg brzina me$anja od 300-1000 min* iznosi 472-1572 i ukazuje na
to da je strujanje reakcione smeSe metanol-ulje u prelaznom rezimu kada je strujanje
turbulentno u blizini impelera, a laminarno daleko od njega (Stamenkovié¢, 2008).
Uzimajuéi u obzir eksperimentalne podatke dobijene u metanolizi suncokretovog
ulja na razli¢itim uslovima, jednaéina (31) korigovana je tako da uzima u obzir i

prisustvo ¢vrste faze u reakcionoj smesi:

&2 - (€1-C2-m)(1—C3- @) We ™6 (33)

D
gde je m — maseni procenat katalizatora kori§¢en u metanolizi ulja (vazi za 0,5<m<2).
Vrednosti konstanti C1, C2 1 C3 odredene su nelinearnom regresionom analizom u
programskom paketu Polymath Educational 6.10 i iznose 78,91; 34,5 i 2,61 redom.
Prenos mase u dispergovanoj fazi zavisi najviSe od veli¢ine kapi, koja opet zavisi od
brzine mesanja, ali iz jednacine (33) vidi se da zavisi i od gustine kontinualne faze,
udela dispergovane faze, pre¢nika mesalice i povrSinskog napona.

Koeficijent prenosa mase za ¢vrstu fazu moze se izraCunati pomocu Korelacije

Calderbank i Jones-a (Campanella i sar., 2006; Leveneur i sar., 2012):

D d3. . —Pc
ks = 2 (2 + 0,31 22 (34)

dp Hc:
gde je d, — precnik Cestice katalizatora (4,3 um), g — gravitaciona konstanta (9,81 m?/s)
i pp — gustina katalizatora (3350 kg/m®).

S obzirom na to da ukupan otpor prenosu mase predstavlja sumu svih otpora,

ukupan zapreminski koeficijent prenosa mase moZze se izracunati na osnovu slede¢ih

jednacina:
11 1 1 a ] 1 (35)
kmtre  alkere  mMrekare  asmreksre a-Kmere
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11

(36)

(kmtTc)o  Qokmere

gde je: (kmerg)o — ukupan zapreminski koeficijent prenosa mase TG na pocetku
procesa i zavisi od po¢etne medufazne povrsine izmedu ulja i metanola, a, = 6¢/d;, a
kyerc — Uukupan koeficijent prenosa mase TG. Specificna povrSina katalizatora,
Ag = Ay, * Mg/ V, @ Mg = 0,0043 koeficijent raspodele TG izmedu faza izraCunat na
osnovu rastvorljivosti TG u metanolu koja iznosi 4 g/dm® na 40 °C (Boocock i sar.,
1996). Vrednosti koeficijenata prenosa mase i odgovaraju¢ih otpora, kao i ukupnog

koeficijenta prenosa mase TG na pocetku procesa za metanolizu suncokretovog ulja na

60 °C date su u Tabeli 9.

Tabela 9 Proracun (k,,; r¢)o za metanolizu suncokretovog ulja na 60 °C

kd,TG

ds;, ay, as, kc,TG'106: 5 ksre, 1 1 1 (kmere)o
107,

mm | m* | m* | m/min m/min | @oKere | @oMmrekare| asmreksre [10% min™
m/min

3,44 |523,1 40300 8,79 8,95 0,022 220,6 4967 0,269 1,93

Ako se detaljnije analiziraju otpori prenosu mase TG (Tabela 9), vidi se da
koeficijent prenosa mase TG kroz sloj metanola uz povrSinu katalizatora, kg g,
izraCunat na osnovu jednacine (34) ima najvisu vrednost, odnosno otpor kroz ovaj film
je najmanyji, dok su koeficijenti prenosa mase u tecnoj fazi, k4 ¢ 1 k¢ 16, MNOGo Manji.
lako koeficijent prenosa mase TG do granice faza ima najmanju vrednost i ukazuje na to
koliko se sporo TG prenose iz mase ulja prema grani¢noj povrSini sa metanolom,
najveci otpor se javlja u metanolnoj fazi, kao posledica male rastvorljivosti ulja u
metanolu, $to je izrazeno preko koeficijenta raspodele TG izmedu faza. Rastvorljivost
ulja u metanolu je mala, a Boocock i sar. (1996) objavili su da ona iznosi 4,0 g/dm® na
40 °C, Sto je, izrazeno preko molske koncentracije praktiéno zanemarljivo. Mala
rastvorljivost uti¢e na to da je otpor prenosu mase izmedu dve teCne faze verovatno
glavni uzrok sporog formiranja MEMK u pocetnom periodu metanolize suncokretovog
ulja na niZim temperaturama, Sto pokazuju i1 vrednosti odgovaraju¢ih koeficijenata

prenosa mase. Ako se pogledaju korelacije za proracun koeficijenata prenosa mase,
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moze se zakljuciti da porast temperature uti¢e na brzi prenos mase TG kroz povecanje
koeficijenta difuzije (Tabela 8), ¢ime se smanjuje otpor difuziji kroz film TG oko kapi
metanola i1 kroz metanolnu fazu oko Cestice katalizatora. Takode, porast temperature
smanjuje viskoznost i gustinu reakcione smese (Tabela 8), Sto pogoduje uticaju meSanja
na sitnjenje kapi. Sa porastom temperature povecava se rastvorljivost metanola u ulju,
ali i TG u metanolu, $to najviSe uti¢e na vrednost ukupnog koeficijenta prenosa mase.
Veé na 70 °C rastvorljivost TG u metanolu iznosi oko 2 mas% (Cerée i sar., 2005), dok
potpuna rastvorljivost ulja i metanola moZze biti postignuta na temperaturi od oko 200
°C (Tang i sar., 2006).
Deljenjem jednacina (35) i (36) dobija se:
1 ao

= (37)

kmete @ (Bmerc)o

Pretpostavka je da se vrednost specificne medufazne povrsine te¢no—te¢no, a,

povecava sa napredovanjem metanolize prema sledecoj relaciji:

_ B
Z=1+4a [—(CTG'O 0] a(xrg)? (38)

Ao CTG,0
a onda i k.1 koji definiSe brzinu prenosa mase, a zavisi od specificne medufazne
povrsine, predstavlja funkciju konverzije TG i menja se prema sledecoj relaciji:
kme e = (kmt,TG)o[l + a(xTG)B] (39)
Ova pretpostavka znac¢i da kada se dostigne odredena kriticna konverzija TG,
brzina prenosa mase (tj. zapreminski koeficijent prenosa mase, k,,; r¢) pocinje da bude
veci od brzine hemijske reakcije na povrSini katalizatora (tj. konstante brzine reakcije,
k) 1 tada reakcija na povrsini katalizatora po€inje da kontroliSe brzinu ukupnog procesa.
Koeficijent prenosa mase TG, k., 16, koji se moze dobiti iz nagiba zavisnosti
—In(1 — x7¢) od vremena predstavlja zapravo srednju vrednost za period kada brzinom
procesa upravlja prenos mase, odnosno dok se ne postigne konverzija od oko 10-15%
kada krece brza metanoliza. Vrednosti (k.. 76)o, Kao i optimizacionih parametara o i
dobijene su na osnovu simulacije koriS¢enjem programskog paketa Polymath
Educational 6.10 i prikazane u Tabeli 10. Vrednost ukupnog zapreminskog koeficijenta
prenosa mase na pocetku procesa metanolize suncokretovog ulja na 60 °C, izracunata na
osnovu jednacine (36), nesto je niza od vrednosti dobijene iz simulacije na osnovu

podataka za konverziju TG na pocetku procesa metanolize, ali je istog reda veli¢ine i
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moze se reci da je postignuto dobro slaganje izracunatih i eksperimentalno odredenih

vrednosti.
Srednje vrednosti zapreminskog koeficijenta prenosa mase kada bi bila

postignuta potpuna konverzija TG (x; = 1) izraCunate SU na osnovu sledecée jednacine:

(Kmere), . = (kmt,TG)O fol(l + axf(,-)dxra (40)

Na osnovu eksperimentalno utvrdenih vrednosti, moze se zakljuciti da srednja

ave

vrednost zapreminskog koeficijenta prenosa mase zavisi od temperature na kojoj se
izvodi metanoliza i povecava se sa povecanjem temperature reakcije (Tabela 10). Na
viSim temperaturama otpor prenosu mase postaje manji od otpora hemijskoj reakciji, a
sa poveanjem temperature, skra¢uje se i vreme trajanja perioda reakcije u kome je
brzina limitirana prenosom mase. Ovo je verovatno posledica i brzeg nastajanja

emulgatora koji stabilizuju emulziju koju ¢ine ulje i metanol.

Tabela 10 Kineticki parametri za metanolizu suncokretovog ulja

Eksperimentalne i izra¢unate vrednosti Odredeni Standardna
o parametri o
T,°C (Kmive) (Kt 7c) devijacija,
k, min—l mt_,T(_S1 0, mt,'_I'G_fvev a ﬂ o
min min
60 0,048 0,000205 0,012 378 1,37 0,0428
70 0,051 0,00244 0,151 167 1,75 0,0309
84 0,083 0,00285 0,244 192 1,27 0,0526
96 0,128 0,0326 1,830 215 2,9 0,0237

4.2.3.1.2 Analiza perioda u kom hemijska reakcija kontroliSe brzinu procesa

U drugoj fazi procesa metanolize suncokretovog ulja na niZim temperaturama
kinetiku procesa odreduje brzina hemijske reakcije. U toku procesa metanolize
suncokretovog ulja na temperaturama od 84 i 96 °C brzina nastajanja MEMK je velika
od samog pocetka metanolize. Poredenjem srednje vrednosti zapreminskog koeficijenta
prenosa mase i konstante brzine reakcije za metanolizu suncokretovog ulja na
temperaturama od 84 i 96 °C (Tabela 10) zakljucuje se da na viSim temperaturama otpor
hemijskoj reakciji uglavnom kontrolise brzinu ukupnog procesa metanolize. Kao §to je i
oc¢ekivano vrednosti konstanti brzina reakcije se povecavaju sa pove¢anjem temperature
reakcije. U metanolizi suncokretovog ulja na 60 °C vrednost konstante brzine reakcije

-1

iznosi 0,048 min~, sto je blisko vrednosti koju su dobili Kouzu i sar. (2008a) kada je
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CaO korisc¢en kao katalizator u metanolizi ulja soje, nes$to nize od vrednosti koju su
objavili Veljkovi¢ 1 sar. (2009) 1 viSa od vrednosti koje su dobili Vuji¢i¢ i sar. (2010),
Liu i sar. (2010) i Zhao i sar (2013).

Na osnovu vrednosti konstanti brzine reakcije na razli¢itim temperaturama mogu
se izraCunati energije aktivacije reakcije metanolize primenom Arenijusove jednacine:
k = A - e(—Ea/RT) (41)
gde je FEa - energija aktivacije, R — univerzalna gasna konstanta i A -
predeksponencijalni faktor. Energija aktivacije odredene iz nagiba zavisnosti Ink od 1/T
(Slika 19) iznosi 26,5 kJ/mol za metanolizu suncokretovog ulja. Tipi¢ne vrednosti Ea
objavljene u literaturi za homogeno bazno katalizovanu metanolizu svezeg ulja krecu se
u opsegu 33-84 kJ/mol (Freedman i sar., 1986; Noureddini i Zhu, 1997). Kada je u
pitanju heterogeno katalizovana transesterifikacija svezih ulja, vrednosti Ea se kre¢u u
veoma Sirokom opsegu, od samo 14,1 kJ/mol, kada je u transesterifikaciji ulja soje
kori$éena kaolinska glina kao katalizator (Dang i sar., 2013), do ¢ak 136,9 kJ/mol u
metanolizi ulja palme katalizovanoj SrO (Salamatinia i sar., 2013). S obzirom na Sirok
opseg vrednosti Ea koje su objavljene u literaturi, moze se zakljuciti da se vrednost Ea
odredena za metanolizu suncokretovog ulja u prisustvu CaO-ZnO katalizatora nalazi u

okviru objavljenih rezultata.

19—
204
214 .
22 ]
23]
2.4
284
2.9 .
3.0 4]
334
-35

Ink

T T T T T T T T T T T T T T 1
2.70 2.75 2.80 2.85 2.90 2.95 3.00 3.05
1/Tx10°, K*

Slika 19 Arenijusova zavisnost konstanti brzine reakcije metanolize
suncokretovog ulja od temperature
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4.2.4 Simulacija procesa metanolize suncokretovog ulja na razlic¢itim

temperaturama

Stepen konverzije TG na razli¢itim temperaturama izraCunat je na osnovu
predlozenog modela opisanog u prethodnom poglavlju:

dxre K- Kmtre

.~ Kapp - (1 =—7(1- =
dt app ( XTG) kmt,TG Tk ( XTG)
_ ke(RmeTe)o[1+ alxre)?] L
= T Gomre)o[17 aGrep] | (L T XT6) w2

I parametara iz Tabele 10. U cilju simulacije i modelovanja koris¢en je programski
paket Polymath Educational 6.10 1 izraCunate vrednosti stepena konverzije u zavisnosti
od vremena tokom reakcije su uporedene sa eksperimentalnim vrednostima, a dobijeni

rezultati su prikazani na Slici 20.

1.0 1

0.8 4

0.6

XTG

0.4 4

0.2 4

0.0 . T T
0 50 100 150
Vreme, min

T T
200 250

Slika 20 Promena stepena konverzije TG u toku reakcije metanolize suncokretovog
ulja na razli¢itim temperaturama izracunatih na osnovu kinetickog modela (—) i
eksperimentalnih podataka (m — 60 °C; @ — 70 °C; A —84°C1i v —96 °C)

Kvalitet slaganja modela procenjen je preko srednjeg relativnog procentualnog

odstupanja koje je izraCunato prema jednacini:

n

100
MRPD ==
n

XTGmoa ~ XTG exp

xTG exp
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i standardne devijacije:

2
n
21 (xTGexp - xTGmod)

n

g =

Srednja procentualna razlika izmedu izracunatih 1 eksperimentalno odredenih
vrednosti stepena konverzije TG u toku reakcije metanolize suncokretovog ulja na
temperaturama od 60 do 96 °C iznosi £8,5%. Vrednosti izraCunate standardne devijacije
prikazane su u Tabeli 10 za svaku temperaturu, a za ceo opseg temperatura standardna
devijacija iznosi 0,0385. Ovi rezultati pokazuju da se predloZeni kineticki model koji
obuhvata i brzinu prenosa mase, koja zavisi od specifiéne medufazne povrSine i
predstavlja funkciju konverzije TG, i brzinu hemijske reakcije, dobro slaze sa

eksperimentalnim podacima za celokupan proces metanolize.

4.2.5 Uticaj razli¢itih hidrodinamickih uslova na brzinu metanolize suncokretovog

ulja

Pored temperature, na brzinu procesa uti¢u 1 druge promenljive kao $to su brzina
mesSanja, koli¢ina katalizatora i1 molarni odnos metanola 1 ulja. Uticaj razliitih
hidrodinamickih uslova na prividnu konstantu brzine analiziran je na temperaturi od 60
°C u sarznom reaktoru. Rezultati analize sastava reakcione smeSe pri razli¢itim
uslovima pokazuju da je u svim slu¢ajevima koli¢ina formiranth MG minimalna, dok je
identifikovana koli¢ina DG iznosla do 12% (Slika 21). U Tabeli 11 prikazani su podaci
koji pokazuju vreme neophodno da se postigne potpuna konverzija TG i vreme kada

koli¢ine MG 1 DG postiZzu svoje maksimalne vrednosti u reakcionoj smesi.
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Slika 21 Promena sastava reakcione smese sa vremenom a) metanol:ulje = 10:1, 2
mas% Katalizatora, 300 min*; b) metanol:ulje = 10:1, 2 mas% katalizatora, 1000 min*;
c) metanol:ulje = 10:1, 1 mas % katalizatora, 1000 min*; d) metanol:ulje = 10:1, 0,5
mas% katalizatora, 1000 min™*; e) metanol:ulje = 6:1, 2 mas% katalizatora, 1000 min*

(m—MEMK: - MG; o —DG i

-TG)
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Tabela 11 Metanoliza suncokretovog ulja pri razli¢itim uslovima

Molarni Koli¢ina Intenzitet DG, max/ MG, max/ Mak?iirr]r(;zlan
Exp odnos katalizatora, mesanja, vreme, vreme, b

metanol:ulje mas% min~ min min MEMK/

-ul) vreme, min
1 10:1 2 1000 12,1/90 1,55/80 97,2/105
2 6:1 2 1000 10,5/180 0,97/240 98,2/270
3 10:1 1 1000 8,2/270 0,76/300 97,1/330
4 10:1 0,5 1000 6,3/390 3,11/360 97,9/420
5 10:1 2 300 11,1/150 1,7/150 96,5/240

4.2.5.1 Uticaj intenziteta meSanja na brzinu metanolize

S obzirom na to da su reaktanti u reakciji metanolize vrlo malo medusobno
rastvorni, meSanje reakcione smese predstavlja jako bitan faktor jer omogucava bolji
kontakt izmedu reaktanata kao i sitnjenje kapi metanola ¢ime nastaje velika medufazna
povrsina izmedu ulja i metanola (Stamenkovi¢ 1 sar., 2008). MeSanje takode omogucava
suspendovanje ¢vrstog katalizatora u reakcionoj smes$i, ¢ime se omogucava bolji
kontakt metanola i TG sa raspolozivim aktivnim centrima katalizatora. Na nizim
temperaturama, kao Sto je pokazano, brzina reakcije metanolize u pocetnoj fazi
kontrolisana je prenosom mase reaktanata iz te¢ne faze do Cestica katalizatora, a uloga
prenosa mase najcesce se proucava kroz uticaj brzine meSanja na brzinu konverzije TG
pod istim ostalim reakcionim uslovima. U cilju odredivanja uticaja brzine meSanja,
reakcija metanolize suncokretovog ulja katalizovana CaO-ZnO ispitivana je pri
brzinama od 300 i 1000 min’, na temperaturi od 60 °C, pri molarnom odnosu
metanol:ulje od 10:1 i sa 2 mas% katalizatora, a rezultati su prikazani na Slici 21.

Iz rezultata se moze zakljuciti da intenzitet meSanja ima znacajan uticaj na
brzinu metanolize, §to ukazuje na Cinjenicu da brzina procesa zaista u velikoj meri
zavisi od brzine prenosa mase. Potpuna konverzija postize se ve¢ nakon 105 min pri
mesanju od 1000 min dok je pri 300 min™ potrebno 240 min. Sigmoidni oblik krive
promene sadrzaja MEMK sa vremenom vidi se u oba slucaja i ukazuje na postojanje
promene mehanizma koji odreduje brzinu procesa, kao Sto je ve¢ ranije objasnjeno.
Prema Boocock 1 sar. (1996), ¢ak 1 pri snaznom meSanju reakcione smese postoje

znafajna maseno-prenosna ogranicenja. Prenos mase u sistemu te¢no—te¢no odnosno
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metanol-ulje je u vezi sa veli¢inom kapi dispergovane faze, u ovom sluc¢aju metanola.
Pri vecoj brzini meSanja sitnjenje kapi metanola je efikasnije 1 brze od koalescencije
kapi, pa dolazi do smanjenja srednje vrednosti veli¢ine kapi, §to dovodi do povecanja
specificne medufazne povrsine, a ovo uti¢e na vecu brzinu prenosa mase TG iz mase
ulja prema granic¢noj povrSini sa metanolom. Veli¢ina kapi dispergovane faze smanjuje
se i sa napredovanjem reakcije metanolize do kona¢ne minimalne vrednosti na kojoj se
disperzija stabilizuje usled stvaranja malih koli¢ina povrSinski aktivnih supstanci MG i
DG, koji tako podsti¢u stvaranje velike medufazne povrSine izmedu dve tecne faze.
Slike 21 i Tabela 11 potvrduju zakljucak da formiranje ¢ak i malih koli¢ina DG i MG u
reakcionoj smesi uti¢e na povecanje brzine procesa.

Za analizu zavisnosti brzine procesa i kineti¢ckih parametara od brzine meSanja
koriS¢ena je predloZzena jednadina (42) koja pretpostavlja da je ukupan zapreminski
koeficijent prenosa mase, k., r¢, koji zavisi od specificne medufazne povrsine, funkcija
konverzije TG. Simulacija je izvrSena koris¢enjem programskog paketa Polymath
Educational 6.10 i vrednosti parametara modela zasnovanog na slozenom mehanizmu
procesa su optimizovane. Parametri modela «, 8, k i (k¢ 76)o Prikazani su u Tabeli 12,

a odgovarajuce krive na Slici 22.

Tabela 12 Vrednosti kinetickih parametara za metanolizu suncokretovog ulja pri
razli¢itom intenzitetu mesanja (Reakcioni uslovi: 60 °C, metanol:ulje=10:1, 2 mas%
Ca0-Zn0O)

Intenzitet meSanja, min
Kineticki parametri 1000 300
k, min~* 0,530 0,048
a 210 378
B 2,35 1,37
(kmerg)o, Min 0,0017 0,000205
Standardna devijacija, o 0,0481 0,0419
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Slika 22 Promena stepena konverzije TG u toku reakcije metanolize suncokretovog ulja
na 60 °C, pri molarnom odnosu metanol:ulje od 10:1 i koli¢ini katalizatora od 2 mas% u
funkciji intenziteta meSanja izracunatih na osnovu optimalnih vrednosti kinetickih
parametara (—) i eksperimentalnih podataka
(m — 300 min™; e — 1000 min™)

Brzina meSanja ima znac¢ajan uticaj na uvecanje brzine prenosa mase na pocetku
procesa, ali isto tako i kada je ve¢ stvorena odredena koli¢ina MEMK, MG 1 DG, §to se
vidi iz nagiba krive koja predstavlja promenu konverzije TG sa vremenom (Slika 22).
To znadi da povecanje intenziteta mesanja sa 300 na 1000 min " utie i na iskoriiéenje
ukupne raspoloZive povrSine katalizatora. Primeceno je da se pri izvodenju
eksperimenta sa brzinom mesanja od 300 min ' odredena masa katalizatora nalazila na
dnu reaktora, S$to znaci da nije bila iskoris§¢ena, dok to nije zapaZzeno kada je intenzitet
mesanja bio 1000 min .

Iz proracuna otpora prenosu mase (Tabela 13) moze se videti da pri
intenzivnijem mesanju (1000 min') nastaju fine kapi dispergovane faze i disperzija
metanol-ulje je stabilizovana njihovim formiranjem. Srednji Sauter-ov pre¢nik kapi ds,
moze se izraCunati na osnovu jednacine (33) iz koje se vidi zavisnost veli¢ine kapi od

brzine mesanja, n. Pri poveéanju intenziteta meSanja sa 300 na 1000 min’ srednji

Sauter-ov precnik kapi smanjuje se sa 3,44 na 0,82 mm.

97



Tabela 13 Izrac¢unate vrednosti koeficijenata prenosa mase pri razliitom intenzitetu
mesanja (Reakcioni uslovi: 60°C, metanol:ulje=10:1, 2 mas% Ca0O-ZnQO)

Intezitet 1 kere10°, kqrg 10°, ks e (Kmer6)o
4| dsz,mm @, m" _ _ _ .
mesanja, min m/min m/min m/min min~
300 3,44 523,1 0,88 8,95 0,022  1,94.10"
1000 0,81 2232,1 2,13 38,2 0,022 0,0033

Teorijska analiza i proracun pokazuju da srednji Sauter-ov pre¢nik od 0,81 mm
dovodi do skoro 4 puta vece vrednosti specificne medufazne povrSine u odnosu na
vrednost dobijenu kada je intenzitet mesanja iznosio 300 min " §to utice i na poveéanje
ukupnog zapreminskog koeficijenta prenosa mase na pocetku procesa metanolize.
Izracunata vrednost (kp,rr6)o neSto je veca od vrednosti koja je odredena iz
simulacione krive (Tabela 12), ali svakako se moze zakljuciti da sa povecanjem brzine
mesSanja Sigurno dolazi do smanjenja veli¢ine kapi dispergovane faze, tj. metanola,
odnosno do povecanja specificne medufazne povrSine i brzeg prenosa mase TG, pa se
pocetni, spori period procesa skracuje sa oko 110 na 50 minuta, kada nakon odredenog

stepena konverzije TG dolazi do brzog povecanja ukupne brzine procesa.

4.2.5.2 Uticaj kolic¢ine katalizatora na brzinu metanolize

Promena stepena konverzije sa vremenom za razli¢ite koli¢ine katalizatora (0,5;
1i 2% u odnosu na masu ulja), pri istim uslovima reakcije (60 °C, metanol:ulje = 10:1 i

1000 min ™) prikazana je na Slici 23.
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Slika 23 Uticaj koli¢ine katalizatora na konverziju TG u toku reakcije metanolize
suncokretovog ulja na 60 °C, pri molarnom odnosu metanol:ulje od 10:1 i brzini
meSanja od 1000 min*; (—) simulacione krive izratunate na osnovu optimalnih

vrednosti kinetickih parametara; eksperimentalni podaci
(m — 2 mas%; e — 1 mas%; A — 0,5 mas% katalizatora)

U sva tri slucaja moze se videti da postoji karakteristican vremenski period u
kom konverzija TG dostize 10-15% nakon kog pocinje vrlo brza metanoliza. Ovaj
pocetni period je utoliko kraéi $to je koliCina katalizatora u reakcionoj smesi veca. Za
sistem sa 2 mas% katalizatora u odnosu na masu ulja ovaj karakteristi¢ni period iznosi
50-60 min, sa 1 mas% katalizatora oko 270 min, a sa 0,5 mas% oko 380 min. Nakon
ovog perioda pocinje brz proces metanolize Cije je vremensko trajanje priblizno isto bez
obzira na upotrebljenu koli¢inu katalizatora. Tako se konverzija TG od 10-15% do
skoro 97% ostvaruje za oko 60—65 min. S obzirom na to da je brzina meSanja ista u sva
tri slucaja, kao i da su isti ostali reakcioni uslovi, ovi se rezultati mogu objasniti
uzimajuci u obzir dva moguca uticaja. Prvi je da veca koli¢ina ¢vrste faze dodatno
svojim prisustvom utice na brze sitnjenje kapi, a drugi da ukupna povrsina katalizatora
na kojoj se odigrava reakcija tokom perioda kada se ostvaruje vrlo brza metanoliza,
nema znacajnijeg uticaja na brzinu procesa, pa je brzina metanolize definisana zapravo

postignutom medufaznom povrSinom izmedu ulja 1 metanola.
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Odredene su optimalne vrednosti kineti¢kih parametara sa kojima su minimalne
vrednosti standardne devijacije izmedu simulacione krive i eksperimentalno dobijenih

podataka i one su prikazane u Tabeli 14.

Tabela 14 Vrednosti parametara modela za metanolizu suncokretovog ulja sa
razli¢itom koli¢inom katalizatora (reakcioni uslovi: 60 °C, metanol:ulje = 10:1, brzina
mesanja 1000 minY)

Koli¢ina katalizatora, mas%o
Parametar
2 1 0,5
k, min! 0,53 0,53 0,53
a 210 1300 3600
p 2,35 2,01 2,28
(kme.c)o, Min™ 0,0017 0,00015 0,00010
kmt r¢za x76=0,1 | 0,0033 0,0021 0,0020
alap za x74=0,1 2 14 20
Kapp.0 0,0017 0,00015 0,00010
Kapp 28 x7¢= 0,1 0,0033 0,0021 0,0020
Kapp 28 x7¢=10,9 0,183 0,122 0,185
o 0,0481 0,0530 0,0766

Prividna konstanta brzine reakcije, Kapp, zavisi od otpora prenosu mase i otpora
hemijskoj reakciji na povrsini katalizatora. PredloZzeni model pretpostavlja da samo
parametri (ky,er¢)o, @ 1 f mogu zavisiti od koli¢ine katalizatora u reakcionoj smesi.
Najbolje slaganje simulacione krive sa eksperimentalnim podacima postize se kada se
(kmtrg)o Smanjuje sa smanjenjem upotrebljene koli¢ine katalizatora, dok se o
povecava, a f§ ostaje prakti¢no isto. Smanjenje (k¢ 7¢)o Z& manje koli¢ine katalizatora
rezultat je manje vrednosti medufazne povrsine metanol—ulje na pocetku procesa. Vise
vremena je potrebno za formiranje kriti¢éne koli¢ine DG i MG koji su odgovorni za
formiranje velike medufazne povrSine neophodne za brzi prenos mase TG iz mase ulja u
metanolnu fazu. Moze se videti da je kineticki parametar a u direktnoj vezi sa
vremenom formiranja kriticnih koli¢ina MG i DG. Manja koli¢ina katalizatora vodi
povecanju vrednosti parametra o, kada se konverzija TG od 10% (tj. kada je x; = 0,1)

uzme kao kriti€na vrednost, razlika izmedu vrednosti koeficijenta prenosa mase k¢ g
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je mnogo manja od razlike izmedu vrednosti (k7)o (Tabela 14). Moze se zakljuciti
da je u prisustvu manje koli¢ine katalizatora u reakcionoj smesi potrebno odredeno
vreme za dostizanje kriticne konverzija TG, ali i da je duzi pocetni period metanolize
pracen ve¢im poveéanjem medufazne povrsine izmedu metanola i ulja (a/ag za X = 0,1,
Tabela 14).

Na osnhovu eksperimentalnih podataka, kao i rezultata simulacije, konstanta
brzine reakcije, k, ima istu vrednost u svim sluCajevima jer je nagib za sve
eksperimentalne krive zavisnosti stepena konverzije TG od vremena prakti¢no
identi¢an. Eksperimentalni podaci pokazuju da se promena konverzije TG od 10% do
97-98% realizuje za 60-65 min bez obzira na to da li je metanoliza izvedena sa 2, 1 ili
0,5% katalizatora. Ovi rezultati pokazuju da je neophodno posti¢i skoro istu vrednost
prividne Konstante brzine, kap, pre nego Sto zapocne period brze metanolize (Tabela
14).

Sve ovo dokazuje polaznu pretpostavku da, za postizanje takozvanog
“autokatalitickog” efekta 1 velikog povecanja ukupne brzine metanolize za kratak
vremenski period, reakciona smesa mora da sadrzi male koli¢ine MG i DG, koji
pospesuju povecanje medufazne povrsine izmedu metanola i ulja na pocetku procesa.
Kombinacija parametara o i f, preciznije pove¢anje samo parametra a (parametar S se
moze smatrati konstantnim), kao i smanjenje parametra (k. rs)o moze rezultovati
istom vrednoS¢u prividne konstante za eksperimente izvedene sa 2, 1 i 0,5%
katalizatora. Proracun konverzije TG sa vremenom (simulacija eksperimentalnih
podataka) pokazuje da postoji ista sigmoidna promena prividne konstante brzine
procesa sa vremenom, samo je ona ograni¢ena na duzi vremenski period ukoliko se
koristi manja koli¢ina katalizatora za metanolizu.

Kolic¢ina katalizatora direktno utice na otpor prenosu mase ka Katalizatoru kroz
parametar as — medufaznu povrSinu te€no—Cvrsto, koja je manja kada je koli¢ina
katalizatora u sme$i manja. Medutim, otpor prenosu mase iz te¢ne faze, odnosno
metanola, prema ¢vrstoj fazi tj. katalizatoru je malo veci kada se koristi manja koli¢ina
katalizatora zbog manje povrsine raspolozive za odigravanje metanolize. Optimizacija
kinetickih parametara pokazala je da otpor prenosu mase kada se koristi 0,5%
katalizatora treba da bude jo$ veci, §to je uglavnom posledica pocetne vrednosti

medufazne povrSine metanol-ulje (Tabela 14). Zbog toga je i Kkorelacija za

101



izraCunavanje srednjeg Sauter-ovog precnika kapi u sistemu te¢no—te¢no (jednacina 33)
morala biti korigovana tako da sadrzi i ¢lan koji se odnosi na maseni procenat
katalizatora, kako bi mogla da se koristi i za sistem te¢no—te¢no—¢vrsto. Na osnovu
izraCunate vrednosti parametra (k,.rc)o moze se zakljuciti da c¢e prisustvo 2%
katalizatora uzrokovati vecu pocetnu vrednost medufazne povrSine metanol-ulje od
vrednosti dobijene kada je koli¢ina katalizatora u smesi iznosila 0,5%. Koeficijenti
prenosa mase TG do povrsine katalizatora i vrednosti dsp, @9, as, prikazani su u Tabeli
15.

Tabela 15 Proracun (k,,;76)o za eksperimente izvedene sa razlicitom koli¢inom
katalizatora (Reakcioni uslovi: 60 °C, metanol:ulje = 10:1, brzina mesanja 1000 min )

Masa dsz, ao, as,  kerg10®, kgrg 10° kgrg, (Kmerc)o
katalizatora, % | mm  m* m* m/min  m/min m/min  min?
2 0,82 2232,1 40300 2,13 38,2 0,022  0,0033

1 3,6 498,1 20043 2,13 8,55 0,022 1,810*

0,5 5,0 358,7 10021 2,13 6,16 0,022 9,41.10°

Kao §to se moze videti, izraCunate vrednosti (k¢ 7g)o (Tabela 15) i vrednosti
dobijene koris¢enjem simulacione krive (Tabela 14) veoma su bliske, $to potvrduje
pretpostavku da pocetna medufazna povrsina izmedu metanola i ulja, odnosno srednji
Sauter-ov pre¢nik kapi, mora biti korigovan jedna¢inom (32) koja uzima u obzir

prisustvo ¢vrste faze u reakcionoj smesi.

4.2.5.3 Uticaj molarnog odnosa metanol—ulje na brzinu metanolize

Povecanjem molarnog odnosa metanol-ulje povecava se i brzina metanolize.
Medutim, i ovde postoji karakteristi¢an period do postizanja kriticne konverzije TG,
koja iznosi oko 10%, nakon kog brzina metanolize postaje sli¢na bez obzira na odnos
metanola i ulja. Utvrdeno je da, kada je molarni odnos metanola i ulja 10:1, trenutak
kada poc€inje brza metanoliza iznosi oko 50-60 min od pocetka procesa, a skoro potpuna
konverzija TG ostvaruje se 40-45 min nakon toga. Kada je molarni odnos 6:1,

intenzivna metanoliza poc¢inje nakon 200 min i zavrsava se posle 60—70 min (Slika 24).
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Molarni odnos metanola i ulja utiCe na brzinu prenosa mase jer je udeo
dispergovane faze, odnosno metanola, ¢, u reakcionoj smesi promenjen, a samim tim i
specificna medufazna povrsina izmedu ulja i metanola. Znajuci da otpor prenosu mase
kroz metanolnu fazu kontroliSe ukupnu brzinu prenosa mase, udeo metanola u
reakcionoj smesi ukljucen je i u korelaciju za proracun veli¢ine kapi (jednacina 33). Pri
molarnom odnosu 10:1 i 6:1 udeo dispergovane faze iznosi 30% i 18%, redom. Zbog
toga je logi¢no pretpostaviti da odnos metanol:ulje uti¢e pretezno na prenos mase i
samo veoma malo na brzinu hemijske reakcije na povrsini katalizatora. Na osnovu ove
pretpostavke izvrSena je simulacija koriS¢enjem Polymath programskog paketa i

definisani su optimalni parametri za molarni odnos 6:1 (60 °C, 1000 min* i 2 mas%

katalizatora): k= 0,53 min™, (kpnerg)o = 0,00036 min™, a = 1175 i B = 2,49,

Standardna devijacija iznosi 0,035.
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Slika 24 Uticaj molarnog odnosa metanol—ulje na konverziju TG u toku reakcije
metanolize suncokretovog ulja na 60 °C, pri brzini mesanja od 1000 min * i koli¢ini
katalizatora od 2 mas%; (—) simulacione krive izraunate na osnovu optimalnih
vrednosti kinetickih parametara; eksperimentalni podaci
(molarni odnos metanol:ulje: e — 6:1; m —10:1)

Vrednost srednjeg Sauter-ovog pre¢nika kapi za odnos metanola i ulja od 6:1 je

1,97 mm, specificna medufazna povrSina izmedu metanola i ulja na pocetku procesa
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metanolize je 548,3 m™* a otpor prenosu mase TG u metanolnoj fazi 2713 min. Ovaj
otpor je mnogo veéi od otpora prenosu mase TG kroz uljnu fazu i blizu povrSine
katalizatora 1 odreduje vrednost ukupog koeficijenta prenosa mase. Konacno, razlika
izmedu izradunate (0,000357 min™) i eksperimentalno odredene vrednosti (0,00036
min ) jeste svega 0,8%.

Rezultati simulacije i prorac¢una ukazuju na to da se na pocetku metanolize sa
molarnim odnosom metanola i ulja od 6:1, dakle u pocetnoj fazi procesa, uspostavlja
stanje koje odgovara maloj brzini prenosa mase TG do povrsine katalizatora u odnosu
na pocetnu fazu metanolize kada se koristi ve¢i odnos metanola i ulja (10:1). Ukupna
povrsina dispergovane faze je 4 puta manja kada odnos metanola i ulja iznosi 6:1 u
poredenju sa ovom povrSinom kada je odnos metanola i ulja 10:1. lako je energija koja
se prenosi reakcionoj smeSi meSanjem u oba slucaja prakticno ista, specificni utroSak
energije raCunat po zapremini dispergovane faze je veci kada je molarni odnos metanola
i ulja manji. To znaci da samo na pocetku procesa energija utro§ena za meSanje faza nije
dovoljna za fino dispergovanje metanola u uljnoj fazi. Razlika u veli¢ini kapi metanola
dovodi, takode, do razlike u pocetnoj brzini metanolize, $to traje sve dok se u reakcionoj
smesi po¢nu da stvaraju sasvim male kolicine DG i MG koji deluju kao povrsinski
aktivne materije. Treba istaci da se vrlo sli¢na vrednost prividne konstante brzine dobija
za konverziju TG od priblizno 10% bez obzira na to da li molarni odnos metanola i ulja
iznosi 6:1 ili 10:1. Medutim, pri odnosu od 6:1, kao posledica formirane manje pocetne

medufazne povrsine, neophodno je duze vreme za postizanje konverzije TG od 10%.

4.2.5.4 Poredenje eksperimentalno odredenih i izraCunatih vrednosti konverzije
TG

Korelacija izmedu eksperimentalno odredenih 1 izracunatih vrednosti konverzije
TG za metanolizu suncokretovog ulja pri razlicitim hidrodinamickim uslovima
prikazana je na Slici 25. Vrednost standardne devijacije za sve eksperimentalne podatke
iznosi 0,049. Ovi rezultati pokazuju da izmedu predlozenog kinetiCkog modela i

eksperimentalnih rezultata postoji dosta dobro slaganje.
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Slika 25 Poredenje vrednosti stepena konverzije odredenih eksperimentalno i
izracunatih na osnovu predlozenog modela pri razli¢itim hidrodinamickim uslovima.
Simboli: m — 300 min?, 2 mas% kat, 10:1; e — 1000 min™*, 2 mas% kat, 10:1; A — 1000
min*, 1 mas% kat, 10:1; v — 1000 min*, 0,5 mas% kat, 10:1 i 4 — 1000 min ", 2 mas%
kat, 6:1

4.2.6 Poredenje predloZenog modela sa kinetickim modelima heterogeno

katalizovane metanolize u literaturi

U literaturi su za opisivanje kinetike heterogeno katalizovane metanolize u
Sarznom reaktoru koriS¢eni razli¢iti modeli, pri ¢emu je najveci broj istraZivaca koristio
jednostavan model kinetike reakcije pseudo-prvog reda. S obzirom na to da je u
metanolizi suncokretovog ulja katalizovanoj CaO-ZnO utvrdena sigmoidna zavisnost
prinosa MEMK sa vremenom, §to ukazuje na reakciju sa promenljivim mehanizmom,
model pseudo-prvog reda se ne moze primeniti. To se moze videti i na osnovu Slike 17
gde zavisnost —In(1 — xy¢) od vremena nije pravolinijska, $to se pre svega odnosi na
analizu podataka na nizim temperaturama (60 i 70 °C). Na viSim temperaturama model
reakcije prvog reda se 1 moze primeniti, ali odstupanje u pocetnom periodu je vece, $to
potvrduje pretpostavku da prenos mase igra znacajnu ulogu i kada se metanoliza izvodi
na visim temperaturama.

Veoma mali broj modela obuhvata i prenos mase i brzinu hemijske reakcije
(Tabela 16), a prvi takav su za opisivanje kinetike metanolize ulja suncokreta

katalizovane CaO predlozili Veljkovi¢ 1 sar. (2009). I prenos mase i brzina hemijske
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reakcije prate Kinetiku prvog reda, a ovaj model su, takode, koristili Stamenkovi¢ i sar.
(2010) i Deshmane i Adewuyi (2013) za metanolizu u prisustvu Ca(OH), i
Ca(CH30H),, redom. Medutim, nedostatak predlozenog kinetickog modela je to $to se
on moze uspeSno primeniti samo u pocetnom periodu (Kkgp, = Kmerg) 1 Kasnijem
periodu reakcije (kg,, = k), i tada dobro opisuje promene stepena konverzije TG sa
vremenom i daje dobro slaganje sa eksperimentalnim podacima, ali ne i u periodu
procesa u kom brzina metanolize pocinje brzo da se povecava.

Model Liu i sar. (2010) dosta je komplikovaniji i zapravo se sastoji od dva
modela—"heterogeni te¢no—teéno—C¢vrsto’ u pocetnom periodu procesa i ‘te¢no—¢vrsto’ U
kasnijem periodu metanolize, kada prinos MEMK prede 55%. Prvi model obuhvata
otpore prenosu mase preko koeficijenata prenosa mase koji se racunaju, a medufazna
povrsina izmedu metanola i ulja, masa uljne faze i koeficijent raspodele TG izmedu
metanolne i uljne faze su funkcija prinosa biodizela. Korelacije su dobijene empirijski,
na osnovu eksperimentalnih podataka za date reakcione uslove.

Kinetika metanolize sirovog ulja soje katalizovane Mg-metoksidom opisana je
modelom Koji se, u stvari, sastoji od 3 jednacine (Huang i sar., 2009): 1. za pocetni
period reakcije kada maseno-prenosna ograni¢enja odreduju brzinu; 2. nepovratna
reakcija pseudo-drugog reda u fazi brze metanolize i 3. povratna reakcija pseudo drugog
reda u blizini ravnoteze.

Moze se zakljuciti da su istrazivaci koji su u modelovanje kinetike heterogeno
katalizovane metanolize ukljucili i uticaj otpora prenosu mase uglavnom delili proces na
dva ili viSe perioda pri ¢emu se za svaki od njih koristi druga korelacija (Huang i sar.,
2009; Liu i sar., 2010) ili koristili model koji ne opisuje najbolje prelazni period procesa
u kom brzina metanolize pocinje brzo da se uveéava (Stamenkovi¢ i sar., 2010;
Veljkovié i sar., 2009).

Za razliku od ostalih modela koji su ili previse jednostavni i ne obuhvataju
prenos mase (npr. model nepovratne reakcije prvog reda) ili za promenu sastava
reakcione smeSe sa vremenom koriste vise razli¢itih korelacija, Miladinovi¢ i sar.
(2014) su predlozili model koji je dao dosta dobro slaganje tokom celog procesa
metanolize. Pretpostavka ovih autora je da je autokataliticko ponaSanje procesa
metanolize prouzrokovano povecanjem koncentracije MEMK koje povecavaju

mesljivost ulja 1 metanola 1 na taj nacin povecavaju specificnu medufaznu povrsinu
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izmedu ulja i metanola. Time prolazak Cestica katalizatora kroz ovu medufaznu
povrsinu postaje ¢e$¢i povecavajuéi dostupnost aktivnih centara katalizatora a time i
brzinu prenosa mase TG. Dakle, maseno-prenosna ograni¢enja povezana su sa malom
dostupnom aktivnom povrSinom katalizatora. Pretpostavljen je model reakcije nultog
reda pri visokim koncentracijama TG, tj. u po¢etnom periodu metanolize, i prvog reda
pri niskim koncentracijama TG u kasnijem periodu reakcije. Takode, autori smatraju da
se reakcija na povrsini katalizatora odvija po LH mehanizmu, tj. dolazi i do adsorpcije
TG. To je nesto drugacije tumacenje od predlozenog u ovoj tezi po kom do povecanja
specificne medufazne povrSine sa napretkom metanolize dolazi prvenstveno zbog
nastajanja meduproizvoda reakcije MG 1 DG. Ova povrsinski aktivna jedinjenja, zbog

toga povecavaju brzinu prenosa mase TG, a reakcija se odvija po ER mehanizmu.
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Tabela 16 Kineticki modeli koris¢eni za opisivanje heterogeno katalizovane metanolize koji obuhvataju i prenos mase

Katalizator Model k, min™ Kme 76, Min™ Referenca
Veljkovi¢ i
CaO 0,07 0,0006-0,0064 sar. (2009)
Stamenkovi¢ i
d k-k _
Ca(OH); % = kapp - (1 — x76) = meTG )y 0,021-0,077  0,0004-0,0021 sar.(2010)
‘ kme.re + K Deshmane i
0,00249— X
Ca(OCHs3);, 0,024-0,051 0.00409 Adewuyi
! (2013)
Cao, _ a1 _dYMEMK) = ]1-/(pulja .
Ca(OCHy),, t - +—— +—— Liu i sar.
Ca(OCH2CH3)2 a-kgre  asMre-Kste  As'Mrg-Khetero (2010)
Sr0 28 Yeame > 55%: Yeamp = 1— (1 — Yeapyg) - e(73600K(E=t0))
ks k,"10° k,-10%
L/(mol-h-gkar)
dYyemk kea - (1= Yuemx) (za0—1ty) 0.0628 33481 0,5754- HUang i sar
Mg(OCHj3), = kocro * (1 = Yugmr)® (zat, —t;) ~ — 1,4429 .
a k3 creo + (1 = Yuemi) - (M = 3Yypmi) — 3k3 + creo * Yiemy (2@ tz — ) 0,1561 8’72792 (2009)
kmt,TG 10 , l/h'gkat
4,2145-75102
6 20
CaO dxre K (1 —xr6) * (cro + 3 Creo * X7¢) k, dm*/mol“min Miladinovi¢ i
(negaSeni krec) aa ™" K+ creo - (1 — x7¢) 0,045 sar. (2014)
. . 1
Ca0-ZnO dxrg _ k- Umerdol 1+ aCere)"] (1= %) o min e ra MIN ova teza
dt  k+ (kmerg)oll + alere)?] " 0,048-0,53  0,000205-0,0326
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4.2.7 Primena predloZenog kinetickog modela za opisivanje Kkinetike metanolize

suncokretovog ulja katalizovane CaO i Ca(OH);

Za verifikaciju valjanosti modela predlozenog u ovoj tezi, analizirani su
eksperimentalni rezultati metanolize suncokretovog ulja katalizovane CaO (Veljkovi¢ i
sar., 2009) i Ca(OH), (Stamenkovi¢ i sar., 2010). Na Slici 26 prikazane su promene
stepena konverzije TG sa vremenom izracunate na osnovu modela predlozenog u ovoj
tezi 1 uporedene sa eksperimentalnim vrednostima, a parametri modela i vrednosti
standardne devijacije prikazani su u Tabeli 17. Vidi se da predlozeni model dobro

opisuje kinetiku metanolize katalizovanu CaO i Ca(OH)s.

0.0 T T T T T T T T T 1
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200

Vreme, min

b)

1.04

0.8

0.6

TG

0.4 4

0.2

0.0

/I T T T T T T T T T T T 1
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200 220 240 260
Vreme, min

Slika 26 Promena stepena konverzije TG u toku metanolize suncokretovog ulja
katalizovane a) CaO (Veljkovi¢ i sar., 2009) i b) Ca(OH), (Stamenkovi¢ i sar., 2010) na
60 °C, pri molarnom odnosu metanol:ulje od 6:1, 900 min* i koli¢ini katalizatora od:
(m—1%; ® —2,5%; A —5% i V —10%); (—) simulacione krive izraCunate na osnovu
optimalnih vrednosti kinetickih parametara; eksperimentalni podaci (simboli)
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Tabela 17 Vrednosti parametara modela za metanolizu suncokretovog ulja katalizovanu

CaO (Veljkovi¢ i sar., 2009) 1 Ca(OH), (Stamenkovi¢ i sar., 2010)

Koli¢ina

Katalizator katalizatora, % Kk Kmto a /] c
1 007 00006 440 15 00292
CaO (Veljkovi 25 007 00015 445 168  0,0192
i sar., 2009) 5 007 00031 455 220 00099
10 007 00064 495 285 00238
1 0,021 00004 380 175 0,0268
(St;flglt'géié , 25 0,042 00009 430 155 00234
car . 2010) 5 0,064 00022 405 21 00147
! 10 0077 00021 405 21 00194
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4.3 Metanoliza koris¢enog biljnog ulja (KBU)

4.3.1 Uticaj polazne sirovine na brzinu metanolize

Brzina heterogeno katalizovane metanolize KBU mnogo je vec¢a od metanolize
svezeg ulja i dok je za postizanje prinosa MEMK od preko 96% u metanolizi svezeg
ulja na 60 °C bilo potrebno 240 min (Slika 14), u slu¢aju metanolize KBU to je
ostvareno ve¢ posle 60 min (Slika 27). Uticaj prenosa mase TG na samom pocetku
procesa moze se videti 1 u slu¢aju metanolize KBU, ali je veoma mali i ovaj pocetni

period traje znatno krace.

100 4
80
60
40 4

20 4

Sastav reakcione smese, mas %

Vreme, min

Slika 27 Promena sastava reakcione sme$e u toku reakcije metanolize koris¢enog ulja
na 60 °C, pri molarnom odnosu metanol:ulje 10:1 i sa 2 mas% CaO-ZnO katalizatora
(m—MEMK; e —MG; A —DGi ¥V —-TG)

Mnogo brZza reakcija moZe se objasniti razliitim sastavom polazne sirovine
(Tabela 6). Tokom termicke obrade na visokim temperaturama (160-200 °C) biljna ulja
podlezu razli¢itim fizickim i hemijskim promenama (Enweremadu i Mbarawa, 2009).
Osim fizickih promena u vidu povecanja viskoznosti i specifi¢ne toplote i promene boje
1 povrSinskog napona, dolazi do hemijskih reakcija koje rezultuju povecanjem sadrzaja
SMK, nastajanjem ugljovodonika, formiranjem peroksida koji dalje daju razlicita
jedinjenja kao Sto su aldehidi, ketoni i dr. (Kulkarni i Dalai, 2006; Maddikeri i sar.,

2012). Pri przenju hrane koja sadrzi vodu dolazi do delimi¢ne hidrolize TG pri ¢emu
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nastaju 1 male koli¢ine MG, DG i1 SMK (Maddikeri i sar., 2012). Kidanje dvostrukih i
trostrukih veza vodi formiranju TG koji sadrze masne kiseline sa kra¢im lancima
ugljenikovih atoma i razli¢itih drugih produkata (Alireza i sar., 2010; Cvengro$ i
Cvengrosova, 2004; Houhoula i sar., 2002).

S obzirom na to da i pored prisustva SMK u KBU, za koje je poznato da imaju
negativan efekat na brzinu metanolize, rezultati pokazuju da je metanoliza KBU bila
brza od metanolize svezeg ulja, neophodno je prvo proveriti uticaj SMK na brzinu
metanolize. Za proveru ovog uticaja, izvedena je metanoliza suncokretovog ulja kome
je dodata oleinska kiselina, od 1,27%, koliko se SMK nalazi u KBU (Tabela 6)
kori§¢éenom u eksperimentalnom delu ovog rada. Dobijeni rezultati pokazali su da je
metanoliza ovakvog ulja bila znatno sporija i posle 4 h koli¢ina SMK se smanjila na
0,13%, a u tom trenutku MEMK jo§ uvek nisu bili formirani. To pokazuje da se 90%
oleinske kiseline zapravo adsorbovalo i blokiralo aktivne centre katalizatora dovodeci
do veoma spore metanolize TG. Isti eksperiment sa dodatkom oleinske Kkiseline izveden
je i sa KBU i ponovo je reakcija bila nesto sporija i prinos MEMK posle 4h iznosio je
svega 33%, potvrdujudi Cinjenicu da prisustvo SMK ima negativan uticaj na brzinu
metanolize.

Prema Kouzu i sar. (2008b), prisustvo vode u polaznoj sirovini do vrednosti od
1000 ppm ima pozitivan uticaj na prinos biodizela kada se kao katalizator u reakciji
metanolize koristi CaO. Voda verovatno povecava mobilnost reaktanata ka povrSini
katalizatora. Liu i sar. (2008a) utvrdili su da mala koli¢ina vode moze da poboljsa
kataliti€¢ku aktivnost CaO i uti¢e na ubrzanje reakcije transesterifikacije, ali to se deSava
kada je koncentracija vode 2,03%, dok je sa 0,84% vode (8400 ppm) uticaj zanemarljiv.
Koli¢ina vode koja je odredena u suncokretovom 1 koris§¢enom ulju iznosila je 0,07 1
0,03% (700 i 300 ppm), redom (Tabela 6). Tako mala razlika izmedu sadrzaja vode u
KBU i suncokretovom ulju nije znacajna za upadljivo razlicite brzine metanolize.

Analiza masno kiselinskog sastava TG u sveZem i koriS§¢enom ulju pokazala je
da KBU sadrzi vece koli¢ine masnih kiselina kra¢eg lanca, kao Sto je palmitinska
kiselina (26,84% u KBU i 7,01% u suncokretovom ulju). lako u literaturi postoje i
podaci koji govore o tome da duzina ugljovodoni¢nog lanca masnih kiselina koje ulaze
u sastav TG nema uticaja na brzinu metanolize (Asakuma i sar., 2009), takode je

pokazano 1 da je kataliticka aktivnost veca kada je koris¢eno ulje koje sadrzi vise
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masnih kiselina kraceg lanca (Abreu 1 sar., 2004). Brzina transesterifikacije
katalizovane Cvrstim kiselinama smanjuje se sa povecanjem duZzine alkil lanca, $to je
objasnjeno ne samo sternim smetnjama, ve¢ i odbijanjem izmedu nepolarnih alkil lanaca
i molekula metanola (Martin Alonso i sar., 2009a). TG koji u svom sastavu imaju masne
kiseline sa manjim brojem C atoma reaguju brze od onih ¢ije masne kiseline imaju veci
broj C atoma, formiraju¢i odgovaraju¢e DG i MG, kao i MEMK. Kada dode do
nastajanja estara i malih koli¢ina DG 1 MG, oni se rastvaraju u ulju i u metanolu,
ponasaju¢i se kao zajednicki rastvaraci. Time doprinose boljoj disperziji uljne i
metanolne faze. Tokom procesa metanolize odvija se kompleksan fazni prelaz i sastav
smes$e menja se sa konverzijom TG. Pocetak metanolize se moze opisati kontaktom dve
teCne faze (metanol i ulje) koje se prakticno ne meSaju, da bi na kraju metanolize
reakcionu smesu Cinile ponovo dve organske faze koje se ne mesaju ili se slabo mesaju.
Jedna je glicerolno—metanolna faza, dok drugu fazu ¢ini uglavnom MEMK (Glisi¢ i
Skala, 2010). Tokom ovakvog faznog prelaza prisustvo malih koncentracija DG i MG
formiranih u pocetnom periodu metanolize igra ulogu povrsinski aktivnih supstanci i
vodi formiranju vrlo malih kapi dispergovane faze, smanjujuéi tako otpor prenosu mase.

Da bi se proverio uticaj povrsinski aktivnih jedinjenja (MG i DG), kao i MEMK,
na brzinu metanolize, izvedena su dva eksperimenta metanolize suncokretovog ulja
kome je dodat metil estarski sloj (10% racunato na masu ulja) iz prethodne reakcije. U
prvom eksperimentu sastav metil estarskog sloja bio je slede¢i: MEMK 45,45%, MG
4,11%, DG 2,13% i TG 48,31%, a u drugom eksperimentu: MEMK 98,95%, MG
0,27%, DG 0,38% i TG 0,40%.
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Slika 28 Promena stepena konverzije TG u zavisnosti od vremena u toku metanolize
suncokretovog ulja bez i sa dodatkom metil estarskog sloja (m — osnovna reakcija; ® —
10% metil estarskog sloja sastava: MEMK 45,45%, MG 4,11%, DG 2,13% i TG
48,31%; A — 10% metil estarskog sloja sastava: MEMK 98,95%, MG 0,27%, DG
0,38% i TG 0,40%

Kao $to se sa Slike 28 moze videti, dodatak metil estarskog sloja u oba slucaja
uticao je na povecanje brzine procesa, Sto je posebno izraZzeno u pocetnom periodu.
Brza metanoliza ostvarena je kada je u reakcionoj smesi na pocetku procesa sadrzaj MG
1 DG bio ve¢i, ukazuju¢i na to da MG 1 DG zaista uti€u na povecanje brzine procesa
metanolize, utiCu¢i pre svega na to da se period procesa koji karakteriSu maseno-
prenosna ogranicenja prakti¢no izgubi usled brZzeg prenosa mase TG kao posledice
uvecane medufazne povrSine metanol-uljna faza. Kao $to se u Tabeli 6 moze videti,
KBU ve¢ sadrzi male koli¢ine DG i MG koje favorizuju stvaranje stabilne emulzije
ulje-metanol, sto moze biti razlog zapazenog povecanja ukupne brzine metanolize.

S obzirom na to da su eksperimenti pokazali da ni SMK ni voda nisu odgovorni
za toliku razliku u brzini metanolize suncokretovog i koris¢enog ulja, dok dodatak MG i
DG suncokretovom ulju povecava brzinu reakcije, moze se zakljuciti da je ona
posledica razli¢itog masno kiselinskog sastava triglicerida ulja, kao 1 male koli¢ine MG
i DG prisutne u KBU, za koje je pokazano da imaju pozitivan uticaj na brzinu

metanolize (L6pez Granados i sar., 2010).
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4.3.2 Kinetika heterogeno katalizovane metanolize KBU

4.3.2.1 Uticaj temperature na brzinu metanolize KBU

Brzina heterogeno katalizovane metanolize KBU na svim temperaturama je
mnogo veca od metanolize svezeg ulja i uticaj prenosa mase TG moze se videti samo na
60 °C, a i tada je veoma mali (Slika 29).

Brzina procesa se, kao Sto je ve¢ receno, moze definisati kao nepovratna reakcija

prvog reda sa promenljivom vrednos$¢u prividne konstante brzine, k ¢iju vrednost

app>
zapravo odreduju vrednosti koeficijenta prenosa mase, kprg, | Konstante brzine
hemijske reakcije, k. Vrednosti konstanti brzine reakcije izraCunate su iz nagiba
pravolinijske zavisnosti (Slika 30), dok su vrednosti koeficijenta prenosa mase TG

odredeni na osnovu predloZzenog modela i rezultati su prikazani u Tabeli 18.
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Slika 29 Prinos MEMK u zavisnosti od vremena tokom procesa metanolize koriS¢enog
ulja na razli¢itim temperaturama (m — 60 °C; A—84°Ci ¥V — 96 °C) pri molarnom
odnosu metanol:ulje 10:1 i sa 2 mas% CaO-ZnO katalizatora
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Slika 30 Zavisnost —In(1 — x;;) od vremena za metanolizu suncokretovog ulja na m —

Tabela 18 Vrednosti kinetickih parametara za metanolizu KBU

60 °C; A —84°Ci

—-96 °C

) ) ) _ ) ) Standardna
Eksperimentalni rezultati Simulaciona kriva L
devijacija
T (kmt7e)o,  (KmeTo)
. mt, TG)0 mt, TG )ave,
k, min~ L L a p o
min min
60 0,120 0,0038 0,311 213 1,63 0,0403
84 0,140 0,0033 0,493 308 1,08 0,0274
96 0,170 0,0038 1,664 520 0,19 0,0427

U toku procesa metanolize KBU na svim temperaturama brzina nastajanja

MEMK je velika od samog pocetka. Poredenjem srednje vrednosti zapreminskog

koeficijenta prenosa mase (Kmitc)ave I KOnstante brzine reakcije za metanolizu KBU na

60-96 °C (Tabela 18), zakljucuje se da na svim temperaturama otpor hemijskoj reakciji

uglavnom kontroliSe brzinu ukupnog procesa metanolize.

Analizom jednacina za proracun koeficijenata prenosa mase tj. parametara koji u

njima figurisu, kao i odgovarajucih otpora (Poglavlje 4.2.3.1.1), moze se zakljuciti da su

parametri koji se odnose na geometriju sistema (prec¢nik mesalice (Di), zapremina

kontinualne faze (Vc), snaga koju mesSalica rasipa (P)) potpuno isti za metanolizu
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koris¢enog i suncokretovog ulja na 60 °C jer su eksperimenti izvedeni u istoj aparaturi,

dok se iz Tabela 8 i 19 vidi da su i fizicke osobine svezeg i koriS¢enog ulja dosta sli¢ne.

Tabela 19 Fizicke osobine koris¢enog ulja

KBU
60 °C 96 °C
Gustina p, kg/m® 895 874
Viskoznost i, mPa-s 19,56 9,17

Razlika koja je uocena prilikom analize uticaja sastava polazne sirovine na
brzinu metanolize odnosi se na prisustvo MG, DG i SMK u KBU i u korelacijama u
vezi sa odredivanjem prenosa mase, tj. u jednacini (33), kroz Weber-ov broj moze da se
ukljuci promenjena vrednost povrSinskog napona zbog prisustva navedenih jedinjenja.
Poznato je da su MG 1 DG povrsinski aktivna jedinjenja, a Shimada 1 Ohashi (2003) i
Chen i sar. (2014) pokazali su da dodatak DG sistemu ulje-voda veoma malo uti¢e na
medupovrsinski napon, dok s druge strane dodatak 2,5% MG smanjuje vrednost napona
znacajno — sa skoro 30 mN/m na manje od 2 mN/m (Shimada i Ohashi, 2003).
Monogliceridi sadrze liofobnu grupu koja poti¢e od esterifikovane masne kiseline i
nalazi se u uljnoj fazi i veliku liofilnu "glavu” koja potice od dve slobodne hidroksilne
grupe u glicerinskoj osnovi 1 adsorbuje se na medufaznoj povr§ini menjajuci time napon
na granici faza. Sapuni koji mogu nastati neutralizacijom SMK predstavljaju, takode,
povrsinski aktivna jedinjenja. Smanjenje medupovrSinskog napona izmedu ulja i
metanola dejstvom povrsinski aktivnih jedinjenja, pre svega MG, olaksava formiranje
sitnijih kapi, ¢ime se povecava specificna medufazna povrsina i postize brzi prenos
mase TG.

Kao S§to je 1 ocekivano, vrednosti konstanti brzina reakcije se povecavaju sa
povecanjem temperature reakcije. Energija aktivacije odredena na osnovu Arenijusove
jednacine (40) iz nagiba zavisnosti Ink od 1/T (Slika 31) iznosi 16,6 kJ/mol za
metanolizu koriS¢enog ulja. Vrednost Ea objavljena u literaturi za homogeno bazno
katalizovanu metanolizu kori§¢enog ulja je niska 1 iznosi samo 11,7 kJ/mol (Uzun i sar.,
2012). Kada je u pitanju heterogeno Kkatalizovana transesterifikacija koris¢enih ulja
vrednosti energije aktivacije iznosile su od 43 kJ/mol, kada je kao katalizator koris¢en

Zn/Ca0 (Kumar i Ali, 2013), do 79 kJ/mol u prisustvu CaO dobijenog zarenjem kucice
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puza (Birlai sar., 2012). Moze se zakljuciti da se vrednost Ea odredene za metanolizu
koris¢enog ulja u prisustvu CaO-ZnO katalizatora nalazi u okviru literaturnih rezultata i
nesto je niza od Ea odredene za metanolizu suncokretovog ulja koja je, kako je u
prethodnom delu ovog rada navedeno, odredena u iznosu od 26,5 kJ/mol. Nesto niza
vrednost Ea za metanolizu koriS¢enog ulja pokazuje manju temperaturnu zavisnost

0VOg procesa.
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Slika 31 Arenijusova zavisnost konstanti brzine reakcije metanolize KBU od
temperature

4.3.3 Simulacija procesa metanolize KBU na razli¢itim temperaturama

Stepen konverzije TG na razli¢itim temperaturama izraunat je koriS¢enjem
jednadine (42) i parametara iz Tabele 18. U cilju simulacije i modelovanja koris¢en je
programski paket Polymath Educational 6.10 i izracunate vrednosti stepena konverzije u
zavisnosti od vremena tokom reakcije su uporedene sa eksperimentalnim vrednostima, a
dobijeni rezultati su prikazani na Slici 32. Srednja procentualna razlika izmedu
izracunatih i eksperimentalno odredenih vrednosti stepena konverzije TG u toku
reakcije metanolize KBU na temperaturama od 60 do 96 °C iznosi 4,5%. Vrednosti
izraCunate standardne devijacije prikazane su u Tabeli 18, a ukupna vrednost standardne
devijacije za sve temperature iznosi 0,0379. Ovi rezultati pokazuju dobro slaganje

eksperimentalnih vrednosti stepena konverzije i vrednosti dobijenih na osnovu modela
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pa se moze zakljuéiti da predloZeni kineticki model dobro opisuje i Kinetiku metanolize
KBU.
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Slika 32 Promena stepena konverzije TG u toku reakcije metanolize KBU na razli¢itim

temperaturama izracunatih na osnovu kinetickog modela (—) i eksperimentalnih
podataka (m—60 °C; A —84°Ci ¥V —96 °C)

4.3.4 Uticaj razli¢itih reakcionih uslova na brzinu metanolize KBU

4.3.4.1 Uticaj intenziteta me$anja na brzinu metanolize KBU

Uticaj inteziteta meSanja na brzinu metanolize KBU katalizovanu CaO-ZnO
katalizatorom ispitan je u balonu sa magnetnom mesalicom pri brzinama od 300 1 1000
min*, na temperaturi od 60 °C, pri molarnom odnosu metanol:ulje od 10:1 i sa 2 mas%
katalizatora, a rezultati su prikazani na Slici 33. Kao $to je zaklju¢eno na osnovu analize
rezultata metanolize suncokretovog ulja, intenzitet meSanja ima znaCajan uticaj na
brzinu procesa, jer sa povecanjem brzine mesanja dolazi do smanjenja veli¢ine kapi
dispergovane faze, tj. metanola, odnosno do povecanja specifiéne medufazne povrsine i
brzeg prenosa mase TG, pa se pocetni, spori period procesa znatno skracuje. Pocetni
period pri mesanju od 300 min ™ traje oko 45 min, dok ga na 1000 min™ prakti¢no i
nema. Iz nagiba krive vidi se da intenzitet mesanja, osim $to uti¢e na pocetni period

procesa, utice i na period u kom brzina hemijske reakcije odreduje brzinu procesa, §to

znaci da utiCe i na iskoriS¢enje ukupne raspolozive povrSine katalizatora. Iako nije
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vizuelno primeéeno, verovatno je da pri mesanju od 300 min* u staklenom balonu sa
magnetnom mesalicom katalizator nije dovoljno dobro suspendovan u reakcionoj smesi.
Ovo potvrduje i podatak da je preneta snaga dispergovanoj fazi u staklenom balonu
manja, s obzirom na to da je snaga magnetne mesalice (5-20W) manja od snage
mehanicke mesSalice u Parr-ovom staklenom reaktoru od 1L (90W). Za analizu
zavisnosti brzine procesa i Kinetickih parametara od brzine meSanja primenjen je
predlozeni model (jednacina 42). Vrednosti parametara modela zasnovanog na
slozenom mehanizmu procesa su optimizovane tako da daju najmanju vrednost
standardne devijacije. Parametri modela a, 8, k i (k¢ 76)o kao i izraCunate standardne
devijacije prikazani su u Tabeli 20, a odgovarajuce krive na Slici 33. Moze se zakljuciti
da se sa poveCanjem inteziteta meSanja konstanta brzine reakcije povecava, kao
posledica bolje suspenzije katalizatora u reakcionoj smesi pri intenzivnijem meSanju.
Koeficijent prenosa mase se neznatno povecao, §to ukazuje na to da je otpor prenosu
mase na pocetku metanolize KBU manje izrazen nego pri metanolizi suncokretovog
ulja. Ovo je jos jedna potvrda da prisustvo povrsinski aktivnih jedinjenja, pre svega MG
u polaznoj sirovini, uti¢e na uocen efekat da je otpor za prenos mase na pocetku

metanolize veoma mali u slu¢aju metanolize KBU.
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Slika 33 Promena stepena konverzije TG u toku reakcije metanolize KBU na 60 °C, pri
molarnom odnosu metanol:ulje od 10:1 i koli¢ini katalizatora od 2 mas% u funkciji
intenziteta meSanja izraGunatih na osnovu optimalnih vrednosti kineti¢kih parametara
(—) i eksperimentalnih podataka (m — 300 min™*; @ — 1000 min ™)
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Tabela 20 Vrednosti kinetickih parametara za metanolizu KBU pri razlic¢itim
reakcionim uslovima

Reakcioni uslovi

., (kmtTo)o,
Brzina Molarni Koli¢ina K, min ) a B o
meSanja, min~ odnos katalizatora, min
metanol:ulje %
1000 10:1 0,078 0,0051 185 1,53 10,0332

1000 6:1 0,017  0,0037 165 2,85 0,0557

2
300 10:1 2 0,065 0,0041 165 3,31 0,0144
2
1000 10:1 1 0,0008 0,0018 100 1,50 0,0396

4.3.4.2 Uticaj molarnog odnosa metanol-ulje na brzinu metanolize

Promena stepena konverzije TG sa vremenom pri pocetnim molarnim odnosima
metanola i ulja od 10:1 i 6:1 prikazana je na Slici 34. Pri manjem molarnom odnosu
smanjen je udeo dispergovane faze, odnosno metanola, u reakcionoj smesi, a samim tim
i specificna medufazna povrsina izmedu ulja i metanola, koja je direktno proporcionalna
udelu dispergovane faze. Zbog toga je logi¢no pretpostaviti da odnos metanol:ulje utice
pretezno na prenos mase TG. Za razliku od metanolize suncokretovog ulja, u slucaju
metanolize KBU molarni odnos uti¢e i na brzinu hemijske reakcije na povrsini
katalizatora. Pocetni period ni u ovom slucaju nije toliko izraZzen kao kod metanolize
svezeg ulja, a neSto sporija reakcija moze biti posledica nedovoljno efikasnog
suspendovanja metanola i katalizatora kao rezultat slabijeg meSanja reakcione smese U
manjem staklenom balonu. Kod metanolize sa razli¢itim molarnim odnosom
metanol:ulje, pored toga Sto je uoceno da je brzina procesa manja, nesto je manji i
maksimalni postignuti prinos MEMK, koji nije presao 85%. Manji pocetni molarni
odnos metanola i ulja uti¢e na poslednji deo procesa koji karakteriSe uspostavljanje
ravnoteznog sastava. Povecana koncentracija glicerola i1 istovremeno smanjena
koncentracija TG u blizini aktivnih centara katalizatora, uz veoma malu koncentraciju
metanola, povecava moguénost odigravanja povratne reakcije izmedu MEMK i

glicerola, sto moze biti razlog za postizanje manjeg prinosa MEMK.
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Slika 34 Uticaj molarnog odnosa metanol—ulje na konverziju TG u toku reakcije
metanolize suncokretovog ulja na 60 °C, pri brzini mesanja od 1000 min " i koli&ini
katalizatora od 2 mas%; (—) simulacione krive izra¢unate na osnovu optimalnih

vrednosti kinetickih parametara; eksperimentalni podaci
(molarni odnos metanol:ulje: @ — 10:1; m — 6:1)

4.3.4.3 Uticaj koli¢ine katalizatora na brzinu metanolize
Na Slici 35 prikazan je uticaj koli¢ine katalizatora na brzinu metanolize KBU
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Slika 35 Uticaj koli¢ine katalizatora na konverziju TG u toku reakcije metanolize KBU

na 60 °C, pri molarnom odnosu metanol:ulje od 10:1 i brzini mesanja od 1000 min
(—) simulacione krive izracunate na osnovu optimalnih vrednosti kinetickih

parametara; eksperimentalni podaci (e — 1 mas%; m — 2 mas% katalizatora)
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Dok je u metanolizi suncokretovog ulja koli¢ina katalizatora uticala samo na to
da pocetni period procesa bude produzen, odnosno da je potrebno vise vremena za
formiranje male koli¢ine MG 1 DG nakon Cega se odigravala vrlo brza reakcija
metanolize bez obzira na koli¢inu katalizatora, kod analize brzine metanolize KBU to
nije bio slucaj. Kada je koli¢ina katalizatora iznosila 1% i posle 7 h prinos MEMK
iznosio je svega oko 23%. Ovo se moze objasniti time da dolazi do adsorpcije SMK i
ostalih jedinjenja koja nastaju tokom termicke obrade ulja prisutnih u koris¢enom ulju
na aktivne centre katalizatora, zbog Cega jedan deo povrSine katalizatora nije dostupan
za metanolizu.

Moze se primetiti da na pocetku procesa metanolize KBU bez obzira na brzinu
mesSanja, molarni odnos metanol:ulje i koli¢inu katalizatora, dosta brze dolazi do
formiranja prvih koli¢cina MEMK, §to se moze objasniti prisustvom malih koli¢ina DG 1
MG u polaznom koriS¢enom ulju. Predlozeni model pokazao je dosta dobro slaganje sa
eksperimentalnim rezultatima i1 prilikom simulacije metanolize KBU pri razli¢itim
hidrodinami¢kim uslovima. Ukupna standardna devijacija za sve hidrodinamicke uslove

iznosi 0,0373.

4.4 Deaktivacija katalizatora

S obzirom na to da se CaO-ZnO pokazao kao veoma aktivan katalizator u
metanolizi svezeg suncokretovog i1 koriS¢enog ulja, a ispitivanja izluzivanja ovog
katalizatora su pokazala zanemarljiv doprinos homogene katalize i veoma malu
rastvorljivost u metanolu, ispitana je 1 moguénost ponovnog koriS¢enja katalizatora.
Katalizator je nakon metanolize filtriran i ponovo koris¢en u sintezi biodizela bez
njegove regeneracije. U metanolizi suncokretovog ulja (Slika 36) aktivnost katalizatora
zadrzana je u drugom ciklusu sa prinosom MEMK od preko 97%. Medutim, ve¢ u
trecem ciklusu doslo je do smanjenja aktivnosti, dok je u Cetvrtom ponovljenom

koriS¢enju iste mase katalizator prakti¢no neaktivan.
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Slika 36 Ponovno kori$éenje katalizatora u metanolizi suncokretovog ulja
(reakcioni uslovi: 70 °C, 300 min, molarni odnos metanol:ulje 10:1, koli¢ina
katalizatora 2 mas%)

Slika 37. pokazuje rezultate ponovnog koriS¢enja katalizatora u metanolizi

KBU. Ve¢ u drugom ciklusu doslo je do velikog pada aktivnosti i prinos MEMK je
iznosio samo 11,85%.

100 +
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Slika 37. Ponovno koris¢enje katalizatora u metanolizi KBU: m — KBU bez
predtretmana; m — KBU sa predtretmanom (reakcioni uslovi: 60 °C, 1000 min, molarni
odnos metanol:ulje 10:1, koli¢ina katalizatora 2 mas%)
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Zbog pretpostavke da su SMK prisutne u KBU dovele do blokiranja aktivnih
centara katalizatora, izvrSen je predtretman ulja kako bi se one uklonile. KBU je
tretirano sa CaO u balonu sa magnetnom mesalicom i pri reakcionim uslovima koji su
na osnovu ispitivanja odredeni kao optimalni: temperaturi od 40 °C, sa 1% CaO
racunato u odnosu na masu ulja i u trajanju od 1h. Pri tretiranju KBU sa CaO na 60 °C
primeceno je da dolazi do stvaranja Ca sapuna, dok na 40 °C to nije bio slucaj. Zato je
40 °C odabrano kao optimalna temperatura za predtretman KBU. Nakon predtretmana
na 40 °C sa CaO, KBU je filtrirano i titracijom je odreden sadrzaj SMK koji je iznosio
0,13%, Sto je blisko vrednosti kod sveZzeg suncokretovog ulja. Medutim, ponovnim
koris¢enjem katalizatora u metanolizi KBU sa predtretmanom ostvareni prinos MEMK
u drugom ciklusu, iako je bio veci nego kada je koris¢eno ulje bez predtretmana, ipak je
iznosio samo 46,61%. Uzrok pojacane deaktivacije katalizatora i smanjene konverzije
TG u odnosu na suncokretovo ulje mogu biti i drugi produkti nastali pri kori§¢enju ulja.
Ngamcharussrivichai i sar. (2008) koristili su CaO-ZnO u transesterifikaciji ulja iz
kostice palme i pokazali da se viSe od 12% organskih depozita, ukljucuju¢i MEMK,
glicerol, MG i DG, nalazilo na povrs$ini katalizatora nakon reakcije, $to je bilo glavni
uzrok deaktivacije, dok je izluzivanje Ca bilo zanemarljivo.

Do pada kataliti€¢ke aktivnosti u metanolizi 1 suncokretovog i koris¢enog ulja
moglo je do¢i zbog: 1) delimi¢nog izluzivanja aktivne komponente sa katalizatora, 2)
blokiranja aktivnih centara katalizatora adsorpcijom organskih molekula (bilo produkata
reakcije ili jedinjenja prisutnih u KBU), 3) strukturalnih promena samog katalizatora, i
4) reakcijom glicerola sa Ca, odnosno Zn uz stvaranje odgovarajucih Ca- ili Zn-
glicerolata kao depozit na povrsini ¢vrste faze.

lako je pokazano da je izluZivanje Ca sa katalizatora u metanolu zanemarljivo,
ono je neSto komplikovanije jer se osobine tecne faze pomeSane sa katalizatorom
menjaju na reakcionim uslovima metanolize sa povecCanjem stepena konverzije,
odnosno sa nastajanjem proizvoda reakcije. Lopez Granados i sar. (2009a) utvrdili su da
je rastvorljivost CaO u metanolu red veliine niZa od rastvorljivosti u smesi glicerol—
metanol i biodizel-glicerol-metanol zbog formiranja Ca digliceroksida u reakciji CaO
sa glicerolom i metanolom. Zhao i sar. (2013) merili su koncentraciju Ca u metanolizi
ulja repice katalizovanoj nano CaO i zakljucili da se ¢ak 95% izluzenog kalcijuma

nalazi u glicerolnoj fazi, a samo 5% u metil estrima. Takode, Kouzu i sar. (2008a)
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primetili su da je koncentracija kalcijuma u dobijenom biodizelu povecana sa 187 ppm
kada je polazna sirovina bila ulje soje na ¢ak 3065 ppm kada je sirovina bila koris¢eno
ulje. Delimican gubitak Ca sa CaO-ZnO katalizatora usled izluzivanja moze biti jedan
od razloga znacajnog pada aktivnosti u metanolizi suncokretovog i pogotovo koris¢enog
ulja, kao i stvaranje glicerolata odnosno gliceroksida u reakciji Ca i Zn sa glicerolom
odnosno smesom glicerola i metanola.

Na Slici 38 prikazan je difraktogram katalizatora nakon reakcije metanolize
suncokretovog ulja (Slika 38 a) i nakon reakcije i Zarenja na 700 °C (Slika 38 b). Moze
se videti da postoje samo pikovi karakteristi¢ni za ZnO, dok pikovi koji odgovaraju
CaO nisu primeceni, kao ni pikovi drugih jedinjenja Ca ili Zn koja su mogla da nastanu
u reakciji sa glicerolom (glicerolati) ili smeSom glicerola i metanola (gliceroksidi). To
znali da je moglo do¢i ili do promene strukture katalizatora ili do ,,trovanja“ aktivnih
mesta, u ovom sluc¢aju CaO, razli¢itim jedinjenjima koja su prisutna u reakcionoj smesi
odnosno jedinjenjima koja nastaju u reakciji CaO 1ili ZnO sa glicerolom ili smeSom
glicerola i metanola. Nakon zarenja kori$¢enog katalizatora na 700 °C primecuju se i
pikovi koji odgovaraju CaO, ali neSto slabijeg intenziteta u odnosu na polazni
katalizator (Slika 9). Ovo ukazuje na to da su verovatno aktivha mesta blokirana, a
FTIR spektri daju nesto vise informacija o organskim jedinjenjima koja su mogla da

blokiraju aktivne centre katalizatora.
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Slika 38 XRD analiza katalizatora posle reakcije metanolize a) ispran metanolom; b)
zaren na 700 °C
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Na Slici 39 prikazani su FTIR spektri katalizatora posle reakcije metanolize
suncokretovog ulja i KBU, kao i sveze pripremljenog i Zarenog katalizatora radi
poredenja. Slika 39a odnosi se na sveze pripremljen, tj. zaren CaO-ZnO katalizator i
pokazuje da je doslo do adsorpcije H,O i CO, iz vazduha. Na ostalim spektrima mogu
se videti trake na 2924 i 2855 cm ' koje se pripisuju asimetri¢nim i simetri¢nim
vibracijama istezanja C—H veza iz CH, grupa alkil lanaca MEMK (Lopez Granados i
sar., 2010), ali koje mogu poticati i od metoksidnih vrsta (Puna i sar., 2014; Soares Dias
i sar., 2013) koje su intenzivnije i preklapaju trake koje odgovaraju C—H vezama iz
MEMK (Lopez Granados i sar., 2010) ili gliceroksidnih vrsta (Leon-Reina i sar., 2013).
Traka na 3007 cm™', v (=CH), otkriva prisustvo lanaca masnih kiselina sa C=C vezama.
Intenzivna traka na 1744 cm' potide od vibracije istezanja estarske karbonilne
funkcionalne grupe (C=0), a na 1171 cm ™' od vibracije istezanja C-O veze (Lopez
Granados i sar., 2010; Yan i sar., 2009). Trake na oko 1457 i 1568 cm™' (Slika 37c i d)
kada se u spektru pojavljuju zajedno pripisuju se simetri¢noj i asimetri¢noj vibraciji
karboksilatnih grupa i mogu ukazati na to da je doslo do hemisorpcije molekula MEMK
(Lopez Granados i sar., 2010). Siroke trake na 3502 i 3440 cm ™', odnosno 3305 i 3237
cm™' mogu se pripisati prisustvu DG odnosno MG jer poti¢e od O—H vibracija istezanja
hidroksilnih grupa na C-2 i C-3 u molekulu DG i MG (Lopez Granados i sar., 2010),
ali isto tako i istezanju hidroksilnih grupa metoksida (Soares Dias i sar., 2013). Trake na
1471, 1454, 1418, 1460, 1435, 1361, 1388 cm™' pripisuju se vibracijama savijanja —
CHy— grupa i terminalnih CH3 grupa lanaca masnih kiselina (Lopez Granados i sar.,
2010). Izmedu 1350 i 800 cm ' nalazi se &itav niz traka koje odgovaraju vibracijama
savijanja koje se javlja usled ljuljanja, klanjanja, uvrtanja ili seckanja —CH,— grupa, a
koje su prisutne i u molekulima MEMK i u molekulima glicerida (Lopez Granados i
sar., 2010). Trake na 1138 i 1080 cm ™' koje se vide kod katalizatora posle metanolize
suncokretovog ulja mogu se pripisati vibracijama istezanja C-O veza gliceroksidnih
vrsta (Leon-Reina i sar., 2013; Lopez Granados i sar., 2010). Trake na 870, 1419-1490 i
oko 1650 cm™' ukazuju na prisustvo karbonata do &ijeg obrazovanja neizbezno dolazi i
pri vrlo kratkom kontaktu sa vazduhom. Ako se porede spektri uzoraka posle

metanolize suncokretovog 1 koriS¢enog ulja (Slika 39¢ i d), moze se zakljuciti da se
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povecava intenzitet traka kod katalizatora nakon metanolize KBU, pogotovo u oblasti

izmedu 1000 i 1600 cm ™", verovatno usled adsorpcije vece koli¢ine nastalih jedinjenja.

PN

Absorbansa

e AN AWV

T
4000 3000 2000 1000
Talasni broj, em?

Slika 39 FTIR spektri a) svezeg CaO-ZnO katalizatora; b) CaO-ZnO katalizatora posle
metanolize suncokretovog ulja c) katalizatora posle metanolize KBU

Pored toga §to su aktivni centri bili blokirani produktima metanolize i
formiranjem kompleksa Ca ili Zn i glicerola, njihovo prisustvo dovelo je i do
aglomeracije sitnih cCestica katalizatora, ¢ime je smanjena specificna povrSina
katalizatora. Takode, pri separaciji katalizatora od reakcione smeSe u eksperimentima
ponovnog koriséenja doslo je do odredenih gubitaka jer je posle ¢etvrtog ciklusa ostala
veoma mala koliCina katalizatora na filter hartiji. Kombinacija svih navedenih faktora
dovela je do deaktivacije katalizatora.

Pokazano je da vrlo brzo dolazi do adsorpcije CO; i H,0 iz vazduha na aktivna
mesta CaO, i to ve¢ nakon samo 5 min kontakta sa vazduhom (Lépez Granados i sar.,
2007), ¢ime se smanjuje kataliticka aktivnost katalizatora. U cilju ispitivanja uticaja
trovanja na kataliticku aktivnost CaO-ZnO Kkatalizatora, metanoliza ulja suncokreta
izvedena je u prisustvu katalizatora jedan, dva i tri dana nakon Zarenja, pri ¢emu je
katalizator ¢uvan u eksikatoru u prisustvu KOH i rezultati su prikazani na Slici 40. Sa
slike se vidi da stajanjem dolazi do smanjenja kataliticke aktivnosti, ali Zarenjem se

adsorbovana voda i CO, uklanjaju i aktivnost obnavlja.
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m—1dan; e —2danai A— 3 dana nakon zarenja (Reakcioni uslovi: balon, 60 °C, 1000

min*, molarni odnos metanol:ulje 10:1, koli¢ina katalizatora 2 mas%)
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5. ZAKLJUCAK

U ovoj tezi analizirana je heterogeno katalizovana metanoliza suncokretovog i
koris¢enog biljnog wulja u Sarznim uslovima. Sinteza katalizatora izvrSena je
jednostavnom radnom procedurom — mehanohemijskim i naknadnim termijskim
tretmanom, sa ciljem da se dobije aktivan i stabilan katalizator. Karakterizacija je
pokazala da se mehanohemijskim tretmanom prahova CaO i ZnO, uz dodatak
stehiometrijski potrebne koli¢ine vode, dobija jedinjenje kalcijum cink hidroksid
dihidrat (CazZn,(OH)s-2H,0), koje se zarenjem na 700 °C prevodi u kompozitnu smesu
oksida CaO-ZnO. CaO-ZnO je bazni katalizator, male specifiéne povrSine i male
poroznosti, sa uniformnom raspodelom CaO i ZnO, i manjom rastvorljivoséu u
metanolu od cCistog CaO. Ovo znaci da ovako dobijeni kompozit stabilizuje CaO kao
aktivnu komponentu i tako smanjuje proces izluZivanja.

Analizom rezultata metanolize suncokretovog ulja na razli¢itim temperaturama
uocen je sigmoidni oblik krive promene sadrzaja MEMK sa vremenom na 60 i 70 °C
koji ukazuje na to da brzina procesa zavisi od dva otpora — otpora prenosu mase TG do
povrsine katalizatora i otpora hemijskoj reakciji na povrSini katalizatora. Zbog toga je
za opisivanje brzine procesa predlozen kineticki model nepovratne reakcije prvog reda
sa promenljivom prividnom konstantom brzine koja uzima u obzir i prenos mase TG i
brzinu hemijske reakcije izmedu TG i metanola. Prema ovom modelu, reakcija
metanolize odigrava se izmedu metoksidnog jona adsorbovanog na povrsini katalizatora
I TG rastvorenih u metanolnoj fazi, vrlo blizu povrSine katalizatora. Prenos mase TG
definisan je kao vrednost ukupnog zapreminskog koeficijenta prenosa mase, k. r¢, @
brzina hemijske reakcije konstantom brzine reakcije pseudo-prvog reda, k. Ukupan
zapreminski koeficijent prenosa mase k.. 7 predstavlja funkciju konverzije TG, xr¢, i
zavisi od specificne medufazne povrSine, @ menja se prema sledecoj relaciji: kp,erg =
(kmt,m)o[1+ a(xTG)B], gde je (kmerc)o Ukupan zapreminski koeficijent prenosa
mase TG na pocetku procesa, a « i  optimizacioni parametri. Ova pretpostavka znaci
da kada se dostigne odredena kriti¢na konverzija TG, kao posledica stvaranja prvih
koli¢ina MG, DG i MEMK, brzina prenosa mase pocinje da bude veca od brzine
hemijske reakcije na povrSini katalizatora 1 tada reakcija na povrsini katalizatora pocinje

da kontroliSe brzinu ukupnog procesa. Prisustvo malih koli¢ina DG i MG u reakcionoj
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smesi podsticu stvaranje velike medufazne povrSine izmedu dve teCne faze i na taj nacin
podsti¢e povecanje brzine procesa. Na viSim temperaturama sigmoidni oblik krive
prakticno iS¢ezava, S$to pokazuje da hemijska reakcija uglavnom kontroliSe brzinu
procesa. Simulacijom procesa metanolize pokazano je dobro slaganje predlozenog
kinetickog modela sa eksperimentalnim rezultatima za celokupan proces metanolize.

Teorijskom analizom pokazano je da se glavni otpor prenosu mase nalazi u
metanolnoj fazi oko Cestice katalizatora i posledica je male rastvorljivosti TG i
metanola. Otpor prenosu mase je veéi kada je veca vrednost srednjeg Sauter-ovog
pre¢nika kapi dispergovane faze tj. metanola, jer prenos mase u dispergovanoj fazi
najvise zavisi od veli¢ine kapi. U ovoj tezi predlozena je korekcija literaturne korelacije
za izraCunavanje Sauter-ovog precnika kapi koja uzima u obzir i prisustvo ¢vrste faze,
odnosno pocetnu masu katalizatora koris¢enog u metanolizi.

Pored temperature, veliki uticaj na ukupnu brzinu procesa metanolize ima brzina
mesanja, koli¢ina katalizatora i molarni odnos metanola i ulja. Na osnovu predloZenog
modela odredeni su kineti¢ki parametri i utvrdeno je da na konstantu brzine reakcije, k,
pored temperature, utice jo§ Samo intezitet mesanja na taj nacin $to utice na iskoris¢enje
ukupne raspolozive povrsine katalizatora, dok na brzinu prenosa mase, k. rg, uticu i
ostali hidrodinamic¢ki uslovi. Pri intenzivnijem meSanju nastaju sitnije kapi
dispergovane faze, sto dovodi do povecanja specificne medufazne povrsine i brzeg
prenosa mase TG, pa se skracuje vremenski period pocetnog, sporog perioda procesa
metanolize. Moze se zakljuciti da je u prisustvu manje koli¢ine katalizatora u reakcionoj
smesi potrebno duze vreme za dostizanje kritiéne konverzije TG i formiranje prve male
koli¢ine DG i MG, sa ¢ijim obrazovanjem u reakcionoj smesi pocinje najbrzi period
procesa. Matematicka simulacija promene konverzije TG sa vremenom pokazuje da
postoji ista sigmoidna promena prividne konstante brzine procesa sa vremenom bez
obzira na upotrebljenu koli¢inu katalizatora. Ukupna povrSina dispergovane faze je
Cetiri puta manja kada je odnos metanola i ulja 6:1 u poredenju sa povrSinom kada je
odnos 10:1, pa je kao posledica formirane manje pocetne medufazne povrsine,
neophodno duZe vreme za postizanje kriti¢ne konverzije TG pre nego Sto zapo¢ne brza
metanoliza.

Brzina heterogeno katalizovane metanolize KBU mnogo je ve¢a od metanolize

svezeg ulja. Uticaj prenosa mase u pocetnoj fazi metanolize moze se uociti sSamo na
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temperaturi od 60 °C, a i tada je on veoma mali. Analizom sastava polazne sirovine
zakljuceno je da je velika brzina metanolize KBU posledica prisustva male koli¢ine MG
I DG u polaznom KBU, kao i razli¢itog masno kiselinskog sastava TG ulja. MG i DG su
povrsinski aktivna jedinjenja koja uti¢u na povecanje specificne medufazne povrsine,
tako $to smanjuju medupovrSinski napon izmedu ulja i metanola, I povecavaju
rastvorljivost ulja u metanolu. Prisustvo MG i DG, bez obzira na brzinu meSanja,
molarni odnos metanol:ulje i koli¢inu katalizatora, utice na brZe formiranje prvih
kolicina MEMK. Utvrdeno je da prisustvo SMK ima negativan uticaj na brzinu
metanolize, pa sa manjom koli¢inom Katalizatora nije postignuta potpuna konverzija TG
jer je, verovatno, doslo do blokiranja aktivnih centara katalizatora. Potvrdeno je da
predlozen kineticki model koji je upotrebljen za opisivanje metanolize suncokretovog
ulja, moze uspesno da definiSe i brzinu metanolize KBU.

| pored male rastvorljivosti CaO-ZnO katalizatora u metanolu, pri ponovnom
koriséenju iste mase katalizatora brzo je doslo do pada njegove aktivnosti. Do
deaktivacije katalizatora najverovatnije dolazi zbog adsorpcije produkata metanolize i
formiranja kompleksa Ca ili Zn i glicerola kojima su aktivni centri blokirani, a njihovo
prisustvo dovelo je 1 do aglomeracije sitnih Cestica katalizatora, smanjujuci tako aktivnu
povrsinu katalizatora.

Znacaj rezultata dobijenith u okviru ovih istrazivanja je S$to je pokazano da se
katalizator na bazi smeSe oksida CaO i ZnO, Koji je interesantan zbog dobre aktivnosti,
moze dobiti jednostavnom procedurom i uspe$no primeniti u metanolizi svezeg i
koris¢enog ulja. KBU predstavlja jeftinu sirovinu koja znacajno utice i na smanjenje
ukupnih tro$kova sinteze biodizela, pa samim tim i njegove konacne cene. Razvijen
kineticki model moze se iskoristiti za odredivanje brzine procesa metanolize pri
razliCitim uslovima ¢ime se omogucava kvalitetno projektovanje industrijskog

postrojenja za proizvodnju biodizela.
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PRILOG

Tabela P1. EN 14214 standard kvaliteta biodizela

(http://www.dieselnet.com/tech/fuel_biodiesel std.php)

Karakteristika Jedinica Minimum Maksimum Metod analize
Udeo estara % 96,5 EN 14103
: o 3 EN ISO 3675
Gustina (15°C) kg/m 860 900 EN ISO 12185
Viskoznost (40°C) mm?/s 3,50 5,00 EN 1SO 3104
. . EN ISO 2719
Temperatura paljenja C 101 EN ISO 3679
.. EN 1SO 20846
Sadrzaj sumpora mg/kg 10 EN ISO 20884
Koksni (ugljeni¢ni)
ostatak (iz 10% ostatka % 0,3 EN ISO 10370
destilacije)
Cetanski broj - 51 EN ISO 5165
Sulfatni pepeo % 0,02 ISO 3987
Sadrzaj vode mg/kg 500 EN ISO 12937
Necistoce mg/kg 24 EN 12662
Korozija prema bakru stepen
(3, 50°C) korozije . ! EN 1502160
Oksidaciona stabilnost,
110°C h 8,0 EN 14112
Kiselinski broj mgKOH/g 0,5 EN 14104
Jodni broj g jod/100g 120 EN 14111
Udeo metil linoleata % 12 EN 14103
Polinezasi¢eni metil % 1
estri (>4 dvostruke veze)
Udeo metanola % 0,20 EN 14110
Udeo monoglicerida % 0,70 EN 14105
Udeo digliceridi % 0,20 EN 14105
Udeo trigliceridi % 0,20 EN 14105
- EN 14105
Slobodni licerol % 0,02 EN 14106
Ukupni glicerol % 0,25 EN 14105
Metali I grupe (Na+K) mg/kg 5,0 EN 14108
EN 14109
EN 14538
Metali 1l grupe (Ca+Mg) mg/kg 5,0 EN 14538
Sadrzaj fosfora mg/kg 4,0 EN 14107
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Tabela P2. Eksperimentalni podaci promene sastava reakcione smesSe sa vremenom u toku metanolize suncokretovog ulja na razlicitim
temperaturama (molarni odnos metanol:ulje=10:1, 2 mas% katalizatora, intezitet meanja 300 min™)

Vreme, 60 °C 70 °C 84 °C 96 °C
min MEMK, %| MG, % | DG, % | TG, % |[MEMK, %| MG, % | DG, % |TG, % |MEMK, %| MG, % | DG, % | TG, % |MEMK, %| MG, % DG, %| TG, %
0 0 0 0 100 0 0 0 100 0 0 0 100 0 0 0 100

15 0 0 0 100 3,03 0,00 | 1,34 |9565| 23,14 2,34 | 9,40 |6512| 58,74 8,82 | 545 | 26,99
30 0 0 0 100 7,32 033 | 296 |87,42| 54,43 6,87 | 9,47 |29,23| 93,63 0,12 | 0,89 | 5,37
45 - - - - 28,84 1,69 | 281 |66,70| 93,62 0,78 | 331 | 2,33 98,05 0,00 | 0,10 | 1,88
50 0 0 0 100 - - - - - - - - - - - -
60 0,95 0 0 99,05 62,49 1,49 | 2,52 |33,68| 97,72 0,13 | 0,18 | 1,98 98,97 0,00 | 0,00 | 1,03
70 2,86 0 0,05 | 97,09 - - - - - - - - - - - -
75 - - - - 75 84,50 | 0,66 | 1,57 97,96 1,08 | 0,17 | 0,80 - - - -
90 3,89 0 0,08 | 96,03 90 90,86 | 0,83 | 0,77 97,93 0,72 | 0,36 | 0,98 - - - -
105 6,87 0 0,86 | 92,27 105 93,46 | 0,89 | 0,82 98,10 0,88 | 0,17 | 0,83 - - - -
120 9,49 0 4,2 | 86,31 120 9431 | 0,95 | 0,98 - - - - - - - -
150 23,71 1,69 | 11,05 | 63,55 150 96,36 | 0,63 | 0,85 - - - - - - - -
180 37,84 1,12 | 10,46 | 50,58 180 97,56 | 0,58 | 0,72 - - - - - - - -
210 75,03 0,93 | 4,06 | 19,98 210 97,88 | 0,53 | 0,47 - - - - - - - -
240 96,53 0 1,01 2,45 240 98,43 | 0,32 | 0,48 - - - - - - - -
270 96,75 0 0,87 2,38 - - - - - - - - - - - -
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Tabela P3. Eksperimentalni podaci promene sastava reakcione smeSe sa vremenom u toku metanolize suncokretovog ulja sa razli¢itom
koli¢inom katalizatora (60 °C, molarni odnos metanol:ulje=10:1, intezitet mesanja 1000 min™)

Vreme, 2% Vreme, 1% 0,5%

min | MEMK, % |MG, %|DG, % | TG, %| MiN | MEMK, %|MG, %|DG, % | TG, % | MEMK, % |MG, %|DG, % | TG, %
0 0 0 0 100 0 0 0 0 100 0 0 0 100
30 2,98 0 7,04 | 89,97 210 0 0 0 100 - - - -
40 4,88 015 | 7,0 | 87,97 240 0,68 0 3,71 | 95,61 - - - -
50 5,48 0,14 | 88 | 8558 270 8,08 0,11 | 8,16 | 83,65 - - - -
70 19,87 092 | 7,94 | 71,27 300 37,14 0,76 | 6,38 | 55,72 0 0 0 100
80 31,6 1,55 | 10,3 | 56,55 330 97,09 03 | 098 | 1,63 0,72 0 2,24 | 97,04
90 42,99 0,93 | 12,09 | 43,99 360 - - - - 4.4 3,11 | 5,33 | 87,15
105 97,23 053 | 09 | 1,34 390 - - - - 11,59 01 | 627 | 82,04
120 - - - - 420 - - - - 97,93 0 0,17 | 1,9

Tabela P4. Eksperimentalni podaci promene sastava reakcione smesSe sa vremenom u toku metanolize suncokretovog ulja pri molarnom
odnosu metanol:ulje=6:1 (60 °C, 2 mas% katalizatora, intezitet meSanja 1000 min™)

Vrr]fme’ MEMK, % | MG, % | DG, % | TG, %
120 0 0 0 100
150 2,94 0 458 | 92,48
180 4,42 012 | 1046 | 8501
210 17,07 0,1 90,87 | 7297
240 88,95 097 | 1,97 8,1
270 98,2 064 | 087 | 029
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Tabela P5. Eksperimentalni podaci promene sastava reakcione smese sa vremenom u toku metanolize KBU na razli¢itim temperaturama
(molarni odnos metanol:ulje=10:1, 2 mas% katalizatora, intezitet meanja 300 min™)

Vreme, 60 °C 84 °C 9 °C
min - \MEMK, %|MG, %)|DG, % | TG, % | MEMK, %|MG, %|DG, % | TG, % |MEMK, %|MG, %| DG, % | TG, %
0 0 0 0 100 0 0 0 100 0 0 0 100
10 9,09 0,9 0,00 | 90,82 - - 5 5 5 5 - -
15 - - - - 61,29 6,27 | 9,16 | 23,28 93,36 0,46 | 391 | 2,27
20 26,55 3,09 | 0,85 | 69,53 - - - - - - - -
30 65,09 8,49 | 2,30 | 24,11 94,98 0,08 | 3,09 2,14 96,84 0,20 | 194 | 101
40 92,91 49 | 1,87 | 0,29 - - - - - - - -
45 - - - - 94,93 026 | 221 2,61 96,3 0,00 | 0,99 | 2,70
60 97,01 1,88 | 0,93 | 0,19 94,85 0,22 | 2,70 2,24 96,71 0,00 | 1,30 | 2,10
75 - - - - 96,78 0,00 | 1,44 1,79 96,59 023 | 1,15 | 2,05
90 - - - - 97,21 0,00 | 0,93 1,86 96,78 0,31 | 1,23 1,86
105 - - - - 98,92 0,00 | 0,00 1,09 96,82 0,00 | 1,33 1,95

155



Tabela P6. Eksperimentalni podaci promene sastava reakcione smese sa vremenom u
toku metanolize KBU u balonu pri razli¢itom intezitetu mesanja (60 °C, molarni odnos
metanol:ulje=10:1, 2 % katalizatora)

Vreme. 300 min™ 1000 min™

min | MEMK, % |MG, %|DG, % | TG, % |[MEMK, %|MG, % | DG, % | TG, %
0 0 2,0 01 | 979 0 2,0 01 | 97,9
15 7,58 014 | 396 | 88,31 | 26,13 084 | 086 |72,17
30 11,3 0,75 | 6,47 | 81,48 | 77,52 1,77 | 4,49 |16,21
45 16,74 064 | 486 | 77,76 | 89,09 1,63 | 0,23 | 9,04
60 25,04 1,49 | 4,98 | 68,50 | 94,74 060 | 366 | 1,01
75 45,92 2,84 | 131 | 4993 | 97,12 004 | 255 | 0,29
90 67,92 2,62 | 2,02 | 2745 | 98,92 0,34 | 0,74 | 0,00
105 83,21 2,88 | 3,82 | 10,09

120 94,1 1,38 | 044 | 4,09

150 97,14 051 | 146 | 0,89

180 97,79 046 | 084 | 091

Tabela P7. Eksperimentalni podaci promene sastava reakcione smese sa vremenom u
toku metanolize KBU u balonu sa 1 % Kkatalizatora (60 °C, molarni odnos
metanol:ulje=10:1, intezitet mesanja 1000 min™)

V:sinr:e' MEMK, % | MG, % | DG, % | TG, %
0 0 2.0 01 | 979
60 11,17 021 | 047 | 87.78
120 13,54 083 | 339 | 82,25
210 12,56 139 | 449 | 8156
240 1338 098 | 531 | 8034
300 20,59 067 | 593 | 7281
360 22,85 062 | 655 | 69,98
420 23.13 186 | 208 | 7293
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Tabela P8. Eksperimentalni podaci promene sastava reakcione smese sa vremenom u
toku metanolize KBU u balonu pri molarnom odnosu metanol:ulje=6:1 (60 °C, 2 mas%
katalizatora, intezitet meSanja 1000 min™)

Vrrsir:e' MEMK, % | MG, % | DG, % | TG, %
0 0 2,0 01 | 97.9
15 6,74 055 | 267 | 90,03
30 12,87 126 | 197 | 83.90
45 1576 040 | 634 | 77,50
60 20,29 109 | 207 | 7655
75 29.20 219 | 298 | 6562
90 40,91 307 | 284 | 5317
105 57,45 580 | 210 | 3457
120 62,47 542 | 281 | 29,30
150 72,74 554 | 024 | 21,49
180 76,36 486 | 148 | 17.30

210 83,27 0,75 | 165 | 1433
240 85,62 136 | 211 | 1001
330 85,32 195 | 1,79 | 10,04
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HacnoB pana Kinetika heterogene metanolize svezeg i koriS¢enog biljnog ulja
Menrop dr Dejan Skala i dr Zeljko Grbavgié
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Kinetika heterogene metanolize svezeg i koris¢enog biljnog ulja
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Jucepranujy ca CBUM MPUIIO3UMA TIPEIa0/ia caM y eJIEKTPOHCKOM (OopMaTy MOTOIHOM
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muuenne Kpearusue 3ajeanuiie (Creative Commons) 3a kojy cam ce ouTy4no/a.
1. AyropctBO
2. AyTOpCTBO - HEKOMEPIIHjaIHO

AyTOPCTBO — HEKOMEPITHjaTHO — O€3 Tpepae
4. AyTOpCTBO — HEKOMEPIIHjaJTHO — JCITUTH MOJ] KICTUM YCIIOBHMA
5. AytopcTBO — 06e€3 npepaje
6. AyTOpPCTBO — JICJIUTH MO/ UCTHM YCJIOBUMA
(Monmumo 512 3a0KpYXHTE CaMO jeIHY OJ IIeCT MOHYyheHHX IJMIeHIH, KpaTaK OIHC
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1. AyropctBo - Jlo3BosbaBaTe yMHOKABaHkhE, JUCTPHOYIIN]Y U jaBHO CAOIIITABALE JIEIIa,
U Tpepaje, ako ce HaBele MMe ayTopa Ha HayuH ojJpeheH of cTpaHe ayropa WM
JlaBaolia JUIEHIIe, YaKk M y KomepuujainHe cBpxe. OBO je Hajcino0omHMja Ol CBHX
JIMIICHITH.

2. AyTopcTBO — HeKOMepIMjanHo. J{03BoJbaBaTe YMHOXKABAWbE, JUCTPUOYIIN]Y U JaBHO
caomIuTaBame Jeia, U mpepaje, ako ce HaBele MMe ayTropa Ha HauuH onpehen of
CTpaHe ayTopa WM JaBaona JjwuieHie. OBa JHIICHIIA HE J103BOJbaBa KOMEPIIH]jaIHY
ynotpeOy nena.

3. AyrtopcTBO - HekoMmepuyjanHo — 0e3 mpepazae. Jlo3BosbaBaTe yMHOXKaBambe,
TUCTpUOYLMjy W jaBHO CaoNIITaBamke [ena, 0e3 MpoMeHa, NpPeoOIMKOBamba WIH
yrnoTpeoe Jiesa y CBOM JIelly, aKO C€ HaBelle MMe ayTopa Ha HauuH ojpeleH oj cTpaHe
ayTopa win fnaBaona juneHie. OBa JIMIEHIIa HEe JO3BOJbaBA KOMEPIUjAIHY YHOTPeOy
nena. Y oJHOCY Ha CBE OCTaJie JIMICHIIe, OBOM JIMIICHIIOM Ce OrpaHruaBa HajBehu oOum
npaBa Kopuithemwa siena.

4. AyTOpCTBO - HEKOMEpLHjaTHO — JEJIUTU TOJ HUCTUM YycioBuma. Jlo3BosbaBate
YMHO)KaBame, AUCTPUOYIIMjy U jaBHO CAOIIITABamkE JeNla, U Mpepaje, ako ce HaBele
uMe ayTopa Ha HauMH ojpeheH o1 cTpaHe ayTopa WM JaBaola JIMIICHIE U aKO Ce
npepaga AUCTpUOyUpa TIMOJ HCTOM WIM CIAMYHOM JuneHioM. OBa JMIEHIa He
JI03BOJbaBa KOMEPIIMjaIHy YIOTpeOy Jeia u mpepaja.

5. AyropctBo — 0e3 mpepaze. Jlo3BosbaBaTe yMHOXaBambe, JUCTPUOYIIM]Y U jaBHO
caolIITaBame Jieia, 0e3 MpoMeHa, MPEOOTMKOBaka WIH YIIOTpeOe Jiena y CBOM JIely,
aKo ce HaBe/Ie MMe ayTopa Ha HauuH ojpel)eH o011 CTpaHe ayTopa Wil 1aBaolla JIUIEHIIE.
OBga nuIieHIIa 103B0JbaBa KOMEPIHUjaliHy yroTpely Jena.

6. AyropcTBO - JAeNMTH TOJ WCTUM YycioBuMa. J[03BoJbaBaTe YMHOXaBambe,
JUCTpUOYLIM]y U JaBHO CaoMILTaBame Jelia, U Ipepaje, ako ce HaBele MUME ayTopa Ha
HauuH ojpeheH ox cTpaHe ayTopa WM JaBaolla JHUIEHLIE W akKo ce Ipepaja
oUcTpuOynpa TIOJ HWCTOM WM CIAYHOM JmneHnoM. OBa JHUIEHIA JJ103BOJhaBa
KOMepLHjanHy ynoTpeOy nena u mpepana. CiauuyHa je co(TBEpPCKMM JHUIEHILIaMa,
OJTHOCHO JIMIIEHIIaMa OTBOPEHOT KOJa.



