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METANOLIZA SUNCOKRETOVOG ULJA
KATALIZOVANA NEGASENIM KRECOM

SAZETAK

U ovoj disertaciji ispitivana je sinteza metil estara masnih kiselina (MEMK) ulja
suncokreta reakcijom metanolize u prisustvu negasenog kreca kao katalizatora. Kalcinacijom
negaSenog kreca dobija se katalizator koga karakteriSe veca specificna povrSina i baznost u
odnosu na nekalcinisani negaSeni kre¢. Ispitivanja metanolize ulja katalizovane negaSenim
kreCom izvedena su najpre u Sarznom reaktoru, pri umerenim reakcionim uslovima
(temperatura 60 °C i atmosferski pritisak), razli¢itom molskom odnosu metanol:ulje (6:1 -
18:1) i koli¢ini katalizatora (1 - 10 %, ra¢unato na masu ulja). Ispitan je uticaj molskog
odnosa metanol:ulje i1 koli¢ine katalizatora na brzinu reakcije metanolize i prinos MEMK.
Promena sastava reakcione smeSe u toku reakcije ima sigmoidni oblik. U pocetnom periodu
reakcije brzina reakcije je mala usled maseno-prenosnih ograni¢enja u trofaznom sistemu
(metanol-ulje-negaseni krec€), zatim sledi period brze reakcije i u zavr$noj fazi reakcije brzina
reakcije se smanjuje i na kraju dostize ravnoteza reakcije.

Brzina reakcije metanolize se povecava sa povecanjem koli¢ine katalizatora usled
povecanja Cvrstih Cestica u reakcionoj smesi, a samim tim 1 broja aktivnih centara na njenoj
povrsini. Uticaj molskog odnosa metanol:ulje na prinos MEMK zavisi od koli¢ine
katalizatora. Pri manjim koli¢inama katalizatora, prinos MEMK je neSto ve¢i pri veéim
pocetnim koli¢inama metanola jer viSak metanola pomera ravnotezu reakcije u pravcu
stvaranja MEMK, dok se ravnoteZa postiZze skoro u isto vreme za sve ispitivane molske
odnose metanol:ulje. Pri veéim koli¢inama katalizatora, povecanje molskog odnosa
metanol:ulje nema uticaja na brzinu reakcije i prinos MEMK.

Razvijen je kontinualni postupak sinteze MEMK, a istraZivanja izvedena u dva tipa
reaktora. U cilju utvrdivanja znacajnosti uticaja reakcionih uslova i njihovih interakcija na
prinos MEMK i definisanja optimalnih uslova izvodenja reakcije metanolize, ispitivanja
reakcije metanolize su izvedena u jednostepenoj koloni sa nepokretnim slojem katalizatora na
temperaturi reakcije 40 i 60 °C i atmosferskom pritisku, pri razli¢itim molskim odnosima
metanol:ulje (6:1 — 18:1) i specifiénim masenim protocima reakcione smese (0,188 — 0,376

KQ reakeione smese/ (N-KQ kat)), Sto odgovara vremenu zadrZavanja reakcione smeSe u reaktoru od 1



do 2 h. Znacajnost uticaja reakcionih uslova i njihovih interakcija na prinos MEMK je
odredena statistickom analizom. Najveci statisticki znacajan uticaj na prinos MEMK ima
temperatura, zatim vreme zadrzavanja reakcione smeSe i molski odnos metanol:ulje.
Eksperimentalno dobijene vrednosti prinosa MEMK su fitovane primenom regresionog
modela koji odgovara polinomnoj jednacini drugog reda. Dobijeno je veoma dobro slaganje
izmedu eksperimentalnih i predvidenih vrednosti prinosa MEMK. Grafickom interpretacijom
regresionog modela ukazano je na uticaj reakcionih uslova i njihovih interakcija na prinos
MEMK i definisani su optimalni uslovi za postizanje maksimalnog prinosa MEMK. Na
osnovu povrsine odziva se zakljucuje da se prinos MEMK povecava sa povecanjem
temperature reakcije, vremena zadrzavanja reakcione smese u reaktoru i molskog odnosa
metanol:ulje. Na nizoj temperaturi uticaj molskog odnosa metanol:ulje na prinos MEMK je
izrazeniji i zavisi od vremena zadrzavanja reakcione smese u reaktoru.

Za odredene optimalne uslove ispitivan je uticaj veliina Cestica negaSenog kreca na
prinos MEMK 1 luZenje katalizatora u reakcionoj smesi. Veli¢ina Cestica ne uti¢e na prinos
MEMK, ali dolazi do izluZivanja katalizatora u toku reakcije. Sadrzaj Ca®" jona u
metilestarskoj fazi je ve¢i od dozvoljenog prema standardu EN 14214, zbog ¢ega je potrebno
precis¢avanje smeSe MEMK dobijene kontinualnim postupkom metanolize ulja u prisustvu
negaSenog kreca kao katalizatora.

Kinetika heterogeno katalizovane reakcije metanolize ulja suncokreta u kontinualnim
uslovima pracena je u segmentnom reaktoru. Prinos MEMK se povecava sa smanjenjem
specificnog masenog protoka pri ¢emu se smanjuje i visina sloja katalizatora pri kojoj se
postize potpuna konverzija triacilglicerola (TAG). Poveéanju prinosa MEMK i smanjenu
potrebne visine katalizatora doprinosi 1 povecanje molskog odnosa metanol:ulje.

U modelovanju kinetike heterogene katalizovane metanolize primenjen je model koji
ukljucuje promenljivi mehanizam 1 autokataliticko ponaSanje reakcije, a kojim je moguce
uspeSno opisati kinetiku celog toka reakcije metanolize bez slozenih izraCunavanja.
Primenom ovog modela ukljuuje se uticaj koncentracije MEMK na brzinu reakcije
metanolize, §to je prvi put u modelovanju kinetike reakcije metanolize ulja. Odredene su
prividne konstante brzine reakcije metanolize u Sarznim i kontinualnim uslovima. Prividna
konstanta brzine reakcije u Sarznim uslovima pokazuje zavisnost od koncentracije
katalizatora i molskog odnosa metanol:ulje, dok u kontinualnim uslovima, zavisi od
specificnog masenog protoka reakcione smese 1 molskog odnosa metanol:ulje. 1z utvrdenih
zavisnosti odredene su konstante brzine reakcije metanolize. Simulacijom procesa metanolize

ulja katalizovane negasenim kre¢om dobijeni su rezultati koji pokazuju veoma dobro slaganje



sa eksperimentalnim podacima. Jednostavnost razvijenog kinetickog modela heterogeno
katalizovane metanolize ulja suncokreta omoguci¢e njegovu primenu u projektovanju

reaktora, simulaciji i vodenju procesa.

Kljucne reci: Biodizel, kinetika, kontinualni proces, metanoliza, negaseni kre¢, optimizacija,
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QUICKLIME-CATALYZED METHANOLYSIS OF
SUNFLOWER OIL

ABSTRACT

The synthesis of fatty acid methyl esters (FAME) from sunflower oil by the
quicklime-catalyzed methanolysis reaction was investigated. The catalyst was obtained by
calcination of quicklime which was characterized as a mesoporous material with higher
basicity and specific area than uncalcinated quicklime. In order to investigate the influence of
the methanol-to-oil molar ratio and the catalyst amount on the reaction rate and the FAME
yield, sunflower oil methanolysis catalyzed by quicklime was performed in a batch reactor
under moderate reaction conditions (reaction temperature 60°C and atmospheric pressure), at
different molar ratios of methanol to oil (6:1 — 18:1) and catalyst amounts (1- 10 % based on
the oil weight). The variations of the FAME concentration during the reaction were
sigmoidal. The FAME formation rate in the initial period of the reaction was slow due to the
mass transfer limitation in the three-phase system (methanol-oil-quicklime), followed by the
period of the faster FAME formation rate which became slower as the reaction approached
the completion.

The overall reaction rate depended on the catalyst amount and increased with
increasing the catalyst amount due to the increase of the number of catalyst particles and,
consequently, the number of active sites on the catalyst surface. Further, the influence of the
methanol-to-oil molar ratio on the FAME yield depended on the catalyst amount. At lower
catalyst amounts, the FAME yield was slightly higher at higher initial amounts of methanol
because the excess of methanol shifted the reaction equilibrium towards the FAME
formation. However, the equilibrium was achieved at almost the same time for all methanol-
to-oil molar ratios. On the other hand, at higher catalyst amounts the molar ratio of methanol
to oil had no effect on the reaction rate and the FAME vyield.

The continuous process for the FAME synthesis was developed and the experiments were
conducted in two types of reactors. In order to estimate the significance of the influence of
the reaction conditions and their interactions on the FAME yield, the methanolysis reaction
was performed in a single-stage fixed-bed reactor at 40 and 60 °C, under atmospheric



pressure, at different molar ratios of methanol to oil (6:1-18:1) and specific mass flow rates
of the reaction mixture (0,188-0,376 KQreaction mixture/(N-KQcat)) corresponding to the residence
time of 1-2 h. The reaction conditions were optimized to maximize the FAME yield.
According to the statistical analysis, the reaction temperature had the most significant
influence on the FAME vyield, followed by the residence time and the methanol-to-oil molar
ratio. The experimental data on the FAME vyield were fitted to the second-order polynomial
equation using the regression model. The results showed a very good agreement between the
experimental and predicted values of the FAME vyield. The graphical presentation of the
regression model indicated the possible influence of the reaction conditions and their
interactions on the FAME vyield and it was suitable for defining the optimal reaction
conditions to maximize the FAME yield. Based on the response surfaces it was concluded
that the FAME Yyield increased with the increase of the reaction temperature, residence time
and methanol-to-oil molar ratio. At lower reaction temperature, the influence of methanol-to-
oil molar ratio on the FAME yield was more significant and depended on the residence time.

The influence of the particle size of quicklime on the FAME vyield and leaching of the
catalyst into the reaction mixture were also investigated. The particle size of the catalyst had
no effect on the FAME vyield but leaching of the catalyst was noticed. The content of Ca* in
the methyl ester phase was higher than the EN 14214 standard limit so the FAME
synthesized by the continuous quicklime-catalyzed methanolysis required the Ca®* removal
or lowering its level to the standard acceptable value.

The kinetics of the quicklime-catalyzed sunflower oil methanolysis under continuous

conditions was monitored in a multi-stage reactor. The FAME vyield increased with the
decrease of the specific mass flow rate. However, the required height of the catalyst layer in
the reactor at which the complete TAG conversion is achieved decreased with the decrease of
the specific mass flow rate. The increase of the methanol-to-oil molar ratio enhanced the
FAME yield and reduced the required height of the catalyst layer in the reactor, too.
The model that included a changing mechanism and the autocatalytic behavior of the reaction
was applied for kinetic modeling of quicklime-catalyzed methanolysis. This model
successfully described the kinetics during the whole course of the reaction without
complicated computations. Also, for the first time the model included the influence of the
FAME concentration on the methanolysis reaction rate in kinetic modeling of oil
methanolysis.

The apparent rate constants of the methanolysis reaction under batch and continuous

conditions were determined. For the reaction performed under batch conditions, the apparent

V



rate constant depended on the catalyst concentration and the initial methanol-to-oil ratio,
while under continuous conditions it depended on the specific mass flow rate of the reaction
mixture and the initial methanol-to-oil molar ratio. Afterwards, the reaction rate constants
were determined from the established parameter dependency. The results of the simulation of
quicklime-catalyzed methanolysis were in a very good agreement with experimental data.
The simple application of the developed model will ensure its use in the reactor

design and the process simulation and control.

Keywords: Batch process, biodiesel, continuous process, Kinetics, methanolysis,optimization,
quicklime
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SPISAK SIMBOLA

adj. R?
Ay, 4
by

b;, bj;
bij, bk

Ca
Cao
Cpo
Ccat

KI

Korigovani koeficijent determinacije
Parametri u jednacini (6.2)

Koeficijent regresije

Linarni i kvadratni koeficijent regresije
Koeficijenti dvoparametarske i
troparametarske interakcije
Koncentracija TAG

Pocetna koncentracija TAG

Pocetna koncentracija metanola
Koncentracija katalizatora
Koncentracija MEMK

Parametar modela - hipoteti¢ka pocetna
koncentracija MEMK

Hipoteticka pocetna koncentracija MEMK

Koeficijent varijacije

Pre¢nik pore

Pre¢nik reaktora

veliCina Cestice katalizatora

F vrednost modela

Visina sloja katalizatora u reaktoru

Konstanta brzine reakcije

Prividna konstanta brzine reakcije

Parametar modela koji definiSe afinitet TAG

prema aktivnim centrima katalizatora

Afinitet TAG prema aktivnim centrima
katalizatora

Specifi¢ni maseni protok reakcione smese

mol/dm®
mol/dm®
mol/dm®
mol/dm®
mol/dm®
mol/dm®

(u SarZnim uslovima)

kgreakcione smese” mol/
(KQkat* dm?®- h)

(u kontinualnim uslovima)

nm
cm
cm

cm

dm®/(mol°min) (u sarznim
uslovima);

kgreakcione smese” dm3/
(KQket-mol-h?)

(u kontinualnim uslovima)

min*t

mol/dm?

dm3/mol (u Sarznim
uslovima),
kgreakcione smese” mol/

(Kgar-dm?-h) (u kontinualnim
uslovima)

kgreakcione smeée/ (h ' kg kat)
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p/Po Relativni pritisak

Pmodel p vrednost modela

SBET Specifi¢na povrsina (BET) m?/g

SHg Specific¢na povrsina pora Cestica m?/g

t Vreme min

R Koeficijent determinacije

Vinter Zapremina pora izmedu Cestica mm?®/g

Vintra Zapremina pora unutar ¢estica mm®/g

Vines Zapremina mezopora mm?®/g

Viic Zapremina mikropora mm®/g

Viot—Hg Ukupna intruziona zapremina pora mm°/g

Viot—n, Ukupna zapremina mikropora na mm®/g
maksimalnom pritisku adsorpcije

Xy Stepen konverzije TAG

X, X Parametri jednacine (6.2)

Xi Faktori (nezavisne promenljive) u jednacini (7.12)

Y Odziv (zavisna promenljiva) u jednacini (7.12)

Grcki simboli

3

Phulk Gustina g/cm
PHg Prividna gustina glem®
T Vreme zadrzavanja reakcione h

smese u reaktoru

Skracenice

DAG Diacilglicerol

GL Glicerol

MAG Monoacilglicerol

MEMK Metil estri masnih kiselina
SMK Slobodne masne kiseline
TAG Triacilglicerol
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1. UVOD

Biodizel, po definiciji smeSa metil estara masnih kiselina koja ispunjava zahteve
odgovarajuc¢eg standarda, predstavlja alternativno gorivo fosilnom dizelu, koje se moze
koristiti u drumskom transportu bez ili uz male modifikacije pogonskog motora vozila. S
obzirom na to da se dobija iz bioobnovljivih izvora, manje je toksi¢an i pri sagorevanju
proizvodi manje dima i prasine, ugljenik(Il) i (IV) oksida i ugljovodonika (Demirbas, 2003;
Stavarache i sar., 2005). Najcesce se dobija postupkom alkoholize acilglicerola ulja i masti.

Industrijski postupci dobijanja biodizela uglavhom se zasnivaju na metanolizi biljnih
ulja katalizovanoj homogenim katalizatorima. Uklanjanje ovakvih katalizatora iz proizvoda je
slozen postupak, pra¢en nastajanjem otpadnih voda koje predstavljaju ekoloski problem.
Zbog toga su novija istrazivanja usmerena prema razvoju tehnologija koje se zasnivaju na
upotrebi heterogenih katalizatora, ¢ime se znacajno pojednostavljuje postupak izdvajanja i
preciS€avanja proizvoda. Pravilan izbor heterogenog katalizatora i moguénost njegovog
ponovnog koris¢enja utice na smanjenje ukupnih proizvodnih troskova.

U metanolizi biljnih ulja kao heterogeni katalizatori koris¢eni su oksidi (Abreu i sar.,
2005; Granados i sar., 2007; Yan i sar., 2008) i hidroksidi metala (Gryglewicz, 1999; Kouzu i
sar., 2008a), zeoliti (Brito i sar., 2007), jonoizmenjivacke smole (Ren i sar., 2012), Mg-Al
hidrotalciti (Cantrell i sar., 2005; Silva i sar., 2010; Xie i sar., 2005), alkilguanidini (Sercheli,
1999) i dr. Najveci broj ispitivanja se odnosi na okside zemnoalkalnih metala. CaO je
najcesce proucavan i koriS¢en heterogeni katalizator zbog velike kataliticke aktivnosti, slabe
rastvorljivosti u metanolu, netoksicnosti, niske cene i1 jednostavnosti postupka pripreme za
katalizu. Osim toga, CaO je lako dostupan i moze se dobiti kalcinacijom razli¢itih prekursora
(jedinjenja kalcijuma: acetat, karbonat, hidroksid, nitrat i oksalat) i jeftinih (kre¢ni kamen) i
otpadnih (kokosja jaja, skoljke, ljuske rakova i puzeva) sirovina.

Najveci broj istrazivanja heterogeno katalizovane metanolize biljnih ulja izvedena su
u $arznim uslovima. SarZni procesi su jednostavniji, ali zahtevaju vece zapremine reaktora,
Sto direktno uti¢e na veca kapitalna ulaganja. Nizu cenu proizvoda je moguce ostvariti
primenom kontinualnih procesa kojima se postize zeljeni stepen konverzije TAG upotrebom
reaktora manjih zapremina. Pored toga, na ovaj nacin se obezbeduje i uniformniji kvalitet
proizvoda. U ispitivanjima kontinualnih procesa heterogeno Kkatalizovane metanolize
koriS¢eni su: reaktor sa nepokretnim slojem katalizatora bez (MecNeff i sar., 2008, Xiao i

sar., 2010, 2012; Ren i sar., 2012) ili sa recirkulacijom reakcione smese (Kouzu i sar., 2009),



membranski reaktor (Baroutian i sar., 2011), reaktor sa kapanjem te¢nosti (,,trickle-bed*)
(Son i Kasabu, 2011; Meng i sar., 2013) i reaktor sa ekspandovanim slojem katalizatora
(Shibasaki-Kitakawa i sar., 2007).

Za projektovanje reaktorskih sistema veoma je znacajno proucavanje kinetike procesa
metanolize. Rezultati dosadasnjih ispitivanja su pokazali da je brzina heterogene bazno
katalizovane metanolize sporija u poredenju sa homogeno bazno katalizovanom
metanolizom, naroCito u pocetnom periodu reakcije (Gryglewicz, 1999). Razlog tome su
najéescée difuziona ogranicenja u trofaznom sistemu ulje-metanol-¢vrst katalizator. Kinetika
reakcije metanolize je najéesce je opisivana modelom nepovratne reakcije pseudo-prvog reda
u odnosu na TAG (Birla i sar., 2012; Veljkovic i sar., 2009; Vujicic i sar., 2010) ili prvog
reda u odnosu na metanol (Singh i Fernando, 2007). Takode, za potpunije opisivanje kinetike
metanolize primenjeni su model koji obuhvata ograni¢enja prenosa mase TAG u pocetnom
periodu reakcije, prac¢en nepovratnom reakcijom pseudo-drugog reda i povratnom reakcijom
drugog reda u blizini ravnoteze reakcije (Huang i sar., 2009) i model Cetiri uzastopne
povratne reakcije drugog reda (Qing i sar., 2011). U modelovanju kinetike metanolize
primenjivani su i sloZzeni modeli zasnovani na Eley-Rideal-ovom (Dossin i sar., 2006a,b;
Xiao i sar., 2010; Chantrasa i sar., 2011) Hattori-jevom (Kapil i sar., 2011) ili Langmuir-
Hinshelwood-Hougen-Watson-ovom (Kapil i sar., 2011; Hsieh i sar., 2010) mehanizmu
reakcije.

Prinos MEMK i brzina reakcije heterogeno katalizovane metanolize uglavnom zavise
od pocetnog molskog odnosa metanol:ulje, koncentracije katalizatora, temperature i vremena
trajanja reakcije. Odredivanje optimalnih operativnih i reakcionih uslova dobijanja biodizela
je veoma znacajno za smanjenje troSkova proizvodnje biodizela. U odredivanju uticaja
reakcionih uslova na prinos MEMK i optimizaciji procesa primenjivani su empirijski pristup i
statisticke metode zasnovane na faktorijelnom planu sa centralnim tackama i metodologiji
povrsine odziva, a za predvidanje prinosa MEMK odgovaraju¢i matematicki model (Boey 1
sar., 2011; Kansedo i sar., 2009; Zabeti i sar., 2010; Zanette i sar., 2011).

U ovom radu ispitivana je heterogena bazno katalizovana metanoliza suncokretovog
ulja negasenim krecom u Sarznim, na temperaturi od 60 °C, 1 kontinualnim uslovima na
temperaturama od 40 i 60 °C. Posebna paznja je usmerena na ispitivanje uticaja reakcionih
uslova na brzinu reakcije metanolize 1 prinos MEMK, kao 1 postavljanje kinetickog modela
reakcije metanolize. Na osnovu dobijenih rezultata ispitivanja reakcije metanolize u Sarznim
uslovima razvijen je kontinualni postupak sinteze MEMK. U kontinualnim uslovima

sprovedena su istrazivanja u koloni sa nepokretnim slojem katalizatora na atmosferskom
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pritisku, pri razli¢itim pocetnim molskim odnosima metanol:ulje i specificnom masenom

protoku reakcione smese u koloni. Dobijeni eksperimentalni rezultati su obradeni primenom

statistiGke analize.

Glavni ciljevi ovog rada bili su:

utvrdivanje uticaja pocetnog molskog odnosa metanol:ulje i1 koliCine katalizatora
na brzinu heterogeno katalizovane reakcije metanolize suncokretovog ulja u
Sarznim uslovima;

utvrdivanje uticaja pocetnog molskog odnosa metanol:ulje, specificnog masenog
protoka reakcione smeSe, odnosno vremena zadrzavanja reakcione smeSe u
reaktoru sa nepokretnim slojem katalizatora i veliine Cestice katalizatora na
prinos MEMK i brzinu reakcije metanolize suncokretovog ulja u kontinualnim
uslovima;

definisanje znacajnosti uticaja reakcionih uslova i njihovih interakcija na prinos
MEMK i optimalnih reakcionih uslova za postizanje maksimalnog prinosa
MEMK primenom metodologije povrsine odziva i nepotpunog faktorijelnog plana
3% sa ponavljanjem;

modelovanje kinetike heterogene bazno katalizovane metanolize suncokretovog
ulja negaSenim kreCom;

pracenje izluzivanja katalizatora u kontinualnim uslovima izvodenja reakcije

metanolize pri optimalnim uslovima.



2. OBNOVLJIVI I1ZVORI ENERGIJE

Energija predstavlja osnovni faktor za socijalni i ekonomski razvoj. Usled
demografske ekspanzije i ubrzanog razvoja globalne ekonomije, znacajno je povecana
potreba za energijom. Dominantne izvore energije u svetu predstavljaju fosilna goriva: nafta,
ugalj i prirodni gas, ¢ijom eksploatacijom se obezbeduje preko 80 % od ukupne potrebne
energije (Demirbas, 2008). Iz ove grupe goriva najcesce koriS¢eni energent u industriji i
transportu je nafta zbog velike toplotne modéi, relativne rasprostranjenosti nalazista,
jednostavnosti eksploatacije 1 manipulacije 1 pogodnosti za razli€ite vidove prerade. Velika
potraznja za naftom i naftnim proizvodima dovodi do porasta cene, S§to moZe izazvati
ekonomsku nestabilnost. Sa druge strane, sagorevanjem nafte i njenih derivata oslobada se i
velika koli¢ina Stetnih materija, kao Sto su ugljenik(Il) oksid, ugljenik(IV) oksid, sumpor(IV)
oksid, oksidi azota, pepeo i ¢ad, §to uzrokuje zagadenje atmosfere i povecanje efekta staklene
baste. Upravo ekoloski i ekonomski razlozi uslovljavaju potrebu za obnovljivim izvorima
energije. Pod obnovljivim izvorima energije se podrazumeva energija koja se eksploatise
istom brzinom kojom se i prirodno obnavlja. Upotrebom obnovljivih izvora energije smanjuje
se energetska zavisnost od fosilnih goriva, emisija Stetnih gasova i eliminiSe problem
sigurnosti koji je bitan faktor prisutan u proizvodnji atomske energije (Banos i sar., 2011). U
obnovljive izvore energije se ubrajaju energija sunca, vetra, hidroenergija, geotermalna
energija i biomasa. Eksploatacija energije sunca, vetra, hidroenergije i geotermalne energije
se koristi uglavnom za dobijanje elektri¢ne i toplotne energije.

Biomasa predstavlja najperspektivniji obnovljivi izvor energije jer njenim
sagorevanjem se moze dobiti para koja se dalje moze konvertovati u elektricnu ili toplotnu
energiju, a odgovaraju¢im tehnoloskim postupcima iz biomase je moguce dobiti bogoriva,
kao §to su: metan, etanol 1 biodizel. Biogoriva imaju prednost jer se mogu koristiti 1 kao

pogonska goriva u transportu. Opravdanost primene biogoriva se ogleda u slede¢em:

— biobnovljivi su izvori energije,
— koriste se kao supstituenti fosilnih goriva,
— pozitivan ekonomski efekat (razvoj industrijske proizvodnje, obezbedivanje
novih radnih mesta, ulaganje i razvoj poljoprivrede, razvoj ruralnih podrucja) i
— ekoloski su prihvatljivija.
Prvi pukusSaji primene biogoriva su se odnosila na upotrebu biljnih ulja kao goriva. Dr

Rudolf Dizel je jos 1900. godine na svetskoj izlozbi u Parizu demonstrirao rad motora sa

4



pogonom na ulje kikirikija. Medutim, prednosti nafte kao energenta i dostupnost u velikim
koli¢inama u tom periodu su potisnuli upotrebu biljnih ulja, a motor je modifikovan za rad na
dizel fosilnog porekla. Aktuelnosti biljnih ulja kao alternativnim izvorima energije doprinosi
energetska kriza 70-tih godina proslog veka, kao i zabrinjavajuéi ekoloski problemi izazvani
primenom nafte. Biljna ulja, kao pogonska goriva, pokazala su brojne nedostatke pri duzem
periodu kori$c¢enja, koje je potrebno resiti u cilju njihove komercijalne eksploatacije. Biljna
ulja karakteriSe velika viskoznost, §to je posledica njihove hemijske strukture i velike
molekulske mase. Viskoznost biljnih ulja moze biti deset do dvadeset puta veca u odnosu na
viskoznost dizel goriva fosilnog porekla, zbog Cega je oteZano njihovo ubrizgavanje i
raspr§ivanje u pogonskom motoru, a meSanje sa vazduhom loSije Sto ima za posledicu
nepotpuno sagorevanje. Visoka temperatura paljenja biljnih ulja, kao i njihova sklonost
prema termickoj i oksidativnoj polimerizaciji, dovodi do stvaranja naslaga na injektorima,
lepljenje karika, kao 1 postepenog razblazivanja i degradacije ulja za podmazivanje motora
(Ma i Hanna, 1999; Mittelbach i Remschmidt, 2005).

Modifikacija biljnih ulja primenom razli¢itih tehnologija radi dobijanja biogoriva
slicnih osobina i performansi dizelu fosilnog porekla predstavlja ekonomski prihvatljivo i
prakticno reSenje navedenih problema. Modifikacijom biljnih ulja potrebno je postici
smanjenje viskoziteta, sniZzenje temparature paljenja i povecanje termicke i oksidacione
stabilnosti ulja Sto ¢e doprineti njihovoj komercijalnoj primeni kao pogonska goriva. Nacini
kojima se ovo moze posti¢i su piroliza, mikroemulgovanje 1 alkoholiza. Piroliza 1
mikroemulgovanje nisu se pokazale kao efikasne metode modifikacije biljnih ulja jer se
njihovom primenom ne dobija gorivo odgovaraju¢ih osobina (Mittelbach i Remschmidt,
2005). Medutim, postupkom alkoholize, tj. tranesesterifikacijom sa nizim alkoholima postize
se odgovaraju¢a modifikacija biljnih ulja koja zadovoljava standarde potrebne za potpunu ili

delimi¢nu zamenu dizel goriva fosilnog porekla.



3. BIODIZEL

Biodizel je komercijalni naziv za proizvod koji se dobija postupkom alkoholize
sirovina bogate TAG nizim alifaticnim alkoholima. Po definiciji, biodizel predstavlja smesu
monoalkil estara masnih kiselina standardizovanog kvaliteta. Karakteristike biodizela su vrlo
sli¢ne karakteristikama fosilnog dizela (tabela 3.1). U standardnim dizel motorima biodizel se
moze koristiti ¢ist ili u meSavini sa dizelom fosilnog porekla, bez ili uz male modifikacije
motora. Najce$¢i proporcionalni odnos je 20% biodizela i 80% dizela D-2. Ova smesa
poznata je kao B20, dok je Cist biodizel poznat kao B100. Prednost biodizela kao goriva se
ogleda u slede¢em: dobija se iz obnovljivih bioloskih izvora, biodegradibilan je, manje
toksican, pri sagorevanju proizvodi manje dima i prasine, ugljenik (II)- i ugljenik (IV) -

oksida, oksida sumpora i ugljovodonika (Miladinovi¢ i sar., 2010).

Tabela 3.1 Poredenje karakteristika biodizela i dizela D - 2 (Bozbas, 2005)

Karakteristika Biodizel Dizel D-2
Specifi¢na tezina (kg/m”) 0,87-0,89 0,84 -0,86
Kinematska viskoznost? 3,7-5,8 1,9-3,8
Cetanski broj 46 - 70 47 - 55
Temperatura paljenja (K) 408 -423 325 - 350
Temperatura tecenja (K) 258 - 286 237 - 243
Temperature zamagljenja (K) 262 - 289 256 - 265
Sadrzaj sumpora (mas %) 0,0000 - 0,0024 0,01-0,04
Sadrzaj pepela (mas %) 0,002 - 0,01 0,01 -0,06
Jodni broj 60 - 135 -
Toplotna mo¢ (MJ/kg) 39,3-39,8 45,3 - 46,7
8313 K

Biodegradibilnost biodizela je mnogo veca nego fosilnog dizela, $to je veoma bitno sa
ekoloskog aspekta. Rezultati istrazivanja su pokazali da se preko 98 % biodizela razgradi za
28 dana, dok se za isto vreme razgradi samo 50 % dizela fosilnog porekla (Pasqualino i sar.,
2006). Biodizel ima bolja maziva svojstva, smanjuje frikciono trenje u pogonskom sistemu
zbog Cega je pogodniji za koriS¢enje. Njegovo prisustvo u meSavini sa fosilnim dizelom u
koli¢ini ¢ak manjoj od 1 % moze povecati maziva svojstva goriva i do 30 % (Demirbas,
2009). Cetanski broj, koji predstavlja parametar za odredivanje kvalitata goriva,veci je kod
biodizela (oko 50) u odnosu na konvencionalni dizel (Balat i Balat, 2010). Veéi cetanski broj
ukazuje na efikasnije sagorevanje u motorima, a prisustvo veceg sadrzaja kiseonika (10 - 11
%) poboljsava proces sagorevanja, ¢ime se smanjuje nivo emisije Stetnih jedinjenja.
Sigurnost pri transportovanju i skladiStenju je veca zbog vece temperature paljenja nego kod

fosilnog dizela (Demirbas, 2008).



U odnosu na dizel fosilnog porekla, temperature zamagljenja i tecenja biodizela su
vise za 15 do 25°C, $to moze prouzrokovati probleme pri startovanju motora u hladnim
danima. Toplotna mo¢ biodizela je za oko 12 % manja u odnosu konvencionalni dizel zbog
prisustva kiseonika (Balat i Balat, 2010). Takode, emisija azotnih oksida je poveéana u
odnosu na fosilni dizel, ¢emu doprinosi i prisustvo nezasi¢enih masnih kiselina u biljnim
uljima (Knothe i sar., 2006). Biodizel zahteva skladiStenje na odgovarajucoj temperaturi koja
za Cist biodizel iznosi izmedu 7 i 10°C, kako bi se izbeglo stvaranje kristala (Leung i sar.,
2009). Nedostatak biodizela je i njegova oksidativna nestabilnost u kontaktu sa vazduhom do
koga moze do¢i prilikom duzeg perioda skladistenja. Osobine biodizela zavise i od sirovina iz

kojih se dobija. U tabeli 3.2 dat je pregled osobina biodizela dobijenog iz razli€itih sirovina.

Tabela 3.2 Osobine biodizela dobijenog iz razlitih sirovina

. . Temperatura
o Viskoznost Cetanski Temperatura L. Temperatura
Biodizel ) . L zamagljenja Reference
(mm?/s) broj paljenja (K) K teenja (K)
. Balat i Balat
Ulje 4,22 46,6 - 273 269
suncokreta (2010)
- Balat i Balat
Ulje uljane 6,7° 54,4 357 271 264
repice (2010)
o eni Balat i Balat
Ulje soje 4,08 46,2 444 275 272
(2010)
; Fukuda i sar.
Ulle 4,9 54 449 278 -
kikirikija (2001)
iei 5,38 48 366 272 Balat 1 Balat
Ulje jatrofe ' (2010)
. Balat i Balat
Ulje 6,8° 51,2 383 - 269
pamuka (2010)
Mittelbach i
Ulje 2,9" 49.8 453 - 267 Remschmidt
Safranike
(2005)
Ulje mahue 2,7-6,2° 47-51 329 - 481 276 - 278 274 - 279 No (2011)
Ulje lana 3,36-8,91° 48-59 434 - 454 269,5 255 - 287 No (2011)
Ulje karanje 3,8-9,6° 36-61 383 - 460 271-297 267 - 287 No (2011)
; Usta i sar.
Ulje semena 4,23 51,6 438,4 - -
duvana (2011)
o Demirbas
K(_)rlsceno 5,3° 54 469 - 262
ulje (2009)

4313 K; " 310,8 K; €294 K



Biodizel je prvo alternativno gorivo ¢ije su karakteristike definisane odgovaraju¢im
standardom koje je proslo kompletnu evaluaciju izduvne emisije i potencijalnih zdravstvenih
rizika po programu propisanom od strane Agencije za zastitu zivotne sredine SAD (EPA -
Environmental Protection Agency) (http://www.biodiesel.org). Pored svih prednosti
proizvodnje 1 primene, visoka cena biodizela predstavlja glavnu prepreku njegovoj
komercijalizaciji. Upotrebom jeftinijih sirovina u procesu proizvodnje i iskori§¢enjem
glicerola, koji nastaje kao sporedni proizvod u procesu, moze se znacajno uticati na
smanjenje cene biodizela. S obzirom da se upotrebom biodizela kao transportnog goriva
smanjuje emisija gasova koji izazivaju efekat staklene baste i doprinosi brojnim
socioekonomskim koristima, proizvodnja biodizela je podrzana evropskom strategijom prema
kojoj udeo biogoriva u ukupnoj potrosnji goriva za transport do 2020. godine treba da iznosi
najmanje 10% (Directive 2009/28/EC).

3.1. ALKOHOLIZA ULJA

Alkoholiza, tj. reakcija transesterifikacije TAG 1 alkohola u kojoj nastaje smesa alkil
estara masnih kiselina, predstavlja osnovnu reakciju na kojoj se zasnivaju postupci dobijanja
biodizela. Od alkohola, u proizvodnji biodizela najces¢e se koristi metanol, tako da je
metanoliza ulja najzastupljeniji nacin dobijanja biodizela.

Reakcija metanolize je sloZena hemijska reakcija koja se sastoji iz tri uzastopne,
povratne reakcije u kojima se molekul TAG stupnjevito konvertuje u diacilglicerol (DAG),
monoacilglicerol (MAG), a zatim u glicerol (slika 3.1). Prema stehiometrijskoj jednacini,
jedan mol TAG reaguje sa tri mola metanola, tj. u svakom stepenu reaguje po jedan mol

metanola i nastaje jedan mol metil estra masne kiseline.

HO0CR, R,COOCH,  CH,OH
) CHOOCR,  + 3 CH,OH fazmy R COOCH, + GHOH
|
CH,O0CR, R,COOCH,; CH,OH
b) Triacilglicerol (TAG) + CH,0OH === Diacilglicerol (DAG) + CH,COOR,

katalizator

|

Diacilglicerol (DAG) + CH,OH
Monoacilglicerol (MAG) + CH,OH

Monoacilglicerol (MAG) + CH,COOR,
Glicerol (GL) + CH,COOR,

katalizator

|

Slika 3.1 Metanoliza triacilglicerola: a) ukupna reakcija i b) tri uzastopne i reverzibilne
reakcije (R1, Rz i Rz — alkil grupe masnih kiselina)



S obzirom na to da je metanoliza ulja povratna reakcija, odigrava se u prisustvu viska
metanola u odnosu na potrebnu stehiometrijsku koli¢inu, da bi se ravnoteza pomerila u
pravcu nastajanja metil estara. Takode, reakcija metanolize moze da se odigrava u prisustvu
ili bez prisustva katalizatora, tako da se razlikuju katalizovana i nekatalizovana metanoliza.
Prisustvo katalizatora je neophodno pri izvodenju reakcije na niskim i umerenim
temperaturama, dok se pri visokim vrednostima pritiska 1 temperature, iznad kriti¢nih

vrednosti za metanol, metanoliza TAG izvodi bez prisustva katalizatora.

3.2. SIROVINE ZA DOBIJANJE BIODIZELA

3.2.1. 1ZVORI TAG

Kao sirovine za dobijanje biodizela mogu se koristiti svi bioloski izvori bogati TAG.
U ovu grupu se ubrajaju jestiva i nejestiva biljna ulja, otpadna i koris¢ena ulja, kao i
zivotinjske masti. Izbor sirovina za proizvodnju biodizela zavisi od specificnih uslova i
prilika u konkretnim zemljama (klima, zastupljenost pojedinih poljoprivrednih kultura,
ekonomski razvoj zemlje, navike stanovniStva u pogledu sakupljanja sekundarnih sirovina i
sl.). Veoma je bitno voditi ra¢una o izboru sirovina jer one predstavljaju 70-95 % od ukupnih
troskova proizvodnje (Krawczyk, 1996).

NajceSc¢e koriS¢ena sirovina za dobijanje biodizela su biljna ulja, jer moguénost
plantaZznog gajenja €ini uljarice dostupnim sirovinama za industrijsku proizvodnju biodizela.
Biljna ulja se dobijaju procesima ekstrakcije ili presovanjem biljnog materijala (obi¢no ploda,
semena ili kostice). Najzastupljenije komponente biljnih ulja su TAG (90 — 98 %), tj. estri
visih masnih kiselina i glicerola (Singh i Singh, 2010). U sastav biljnih ulja, pored TAG,
ulaze slobodne masne kiseline (1-5 %), fosfolipidi, karotenoidi, jedinjenja sumpora, male
koli¢ine vode, kao i MAG 1 DAG. Masne kiseline se medusobno razlikuju po duzini
ugljenikovog lanca i po broju dvostrukih veza. Najzastupljenije masne kiseline u biljnim
uljima su: stearinska, palmitinska, oleinska, linolna i linolenska (tabela 3.3). Sastav biljnih
ulja bitno utie na karakteristike biodizela, i to: cetanski broj, toplotnu mo¢, temperaturu
teCenja i zamagljenja, viskoznost, oksidativnu stabilnost i maziva svojstva (Knothe, 2005).
Takode, od sastava biljnih ulja zavisi 1 izbor katalizatora za dobijanje biodizela (Moser,

2009).



Tabela 3.3 Zastupljenost masnih Kiselina u biljnim uljima

Vrsta ulja \(rsta} Masne kiseline, %
sirovine
12.0 14:0 16:0 18:0 18:1 18:2  18:3
J‘Zsltj';’a Suncokret - - 608 326 1693 7373 -
Uljana repica - - 349 0,85 64,40 22,30 8,23
Soja .- 1058 476 2252 5234 819 '-('go'lsla)r'
Palma - 1 428 45 405 101 0.2
Kikiriki - 0,3 123 46 53,6 29 0,1
Kokos 46,5 19,2 9,8 3 6,9 2,2 -
Nejestiva Jatropha
ulja curcas - - 14,2 1,4 6,9 43,1 344
Koh i Ghazi
Pongamia (2011)
pinnata 9,8 - 6,2 12,2 11,8 - -
Mahua
(Madhuca - 1 17,8 14 46,3 17,9 -
indica)
Kaucuk
(Hevea - - 10,2 8,7 246 39,6 16,3 Moser (2009)
brasiliensis)
Duvan
(Nicotiana - 0,1 110 33 145 69,5 0,7
tabacum)
Sapunske
Otpadna  smeSe iz .- 172 44 157 556 7.1
ulja rafinacije
sojinog ulja
ﬁ)ensceno - - 12 - 53 33 1 Lini sar.
Zivotinjske 20- (2011)
masti i Loj - 3-6 24-32 o5 37-43  2-3 -
ulja
12-
Mast - 1-2  28-30 18 4-50 7-13 -
Mittelbach i
Riblje ulje - 6,6 15,7 2,7 14,3 1,8 15 Remschmidt
(2005)

3.2.1.1. Jestiva ulja

Proizvodnja biodizela u svetu se uglavnom zasniva na koriS¢enju jestivih biljnih ulja
kao polaznih sirovina. Za dobijanje biodizela od jestivih ulja najces¢e se koriste ulja uljane
repice i suncokreta Evropi, ulje palme u juznoistocnoj Aziji (Malezija i Indonezija), dok je

ulje soje dominatna sirovina za proizvodnju biodizela u SAD. Prednost proizvodnje biodizela
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od jestivih ulja je u tome Sto su dostupna u velikim koli¢inanama 1 Sto se primenom ve¢
postojecih tehnoloskih postupaka postizu visoki prinosi biodizela.

Uljana repica predstavlja 59 % od ukupnih sirovina u svetskoj, a 80 % u evropskoj
proizvodnji biodizela (Balat i Balat, 2010). Ulje uljane repice sadrzi veliki procenat
mononezasi¢ene oleinske kiseline, dok su polinezasi¢ene i zasi¢ene masne kiseline veoma
malo zastupljenje. Ovakav sastav ulja je pogodan za dobijanje biodizela u pogledu
oksidativne stabilnosti, toplotne moc¢i 1 nisko-temperaturnih osobina (Mittelbach i
Remschmidt, 2005).

Soja je druga najzastupljenija uljarica u svetskoj proizvodnji biodizela sa 25 %, a u
Americi iznosi 90 % od ukupnih sirovina za proizvodnju biodizela. Ulje soje sadrzi 23 %
oleinske kiseline i 54 % linolne kiseline. Prisustvo veéeg sadrzaja linolne kiseline, koja ima
manju oksidativnu stabilnost, ograni¢ava primenu ovog ulja. Kao sirovina, ulje soje se koristi
u postupcima za dobijanje biodizela koji se ne izvode na visokim temperaturama (Balat i
Balat, 2010).

Ulje palme predstavlja 10% od ukupnih sirovina na nivou svetske proizvodnje
biodizela. Niza cena i veliki prinosi koji se ostvaruju po hektaru ¢ine palmino ulje pogodnom
sirovinom za dobijanje biodizela. Medutim, zbog visokog sadrZaja zasi¢enih masnih kiselina
dobija se proizvod sa viSom temperaturom zamagljenja koji nije pogodan za rad motora u
toku hladnog perioda. Takode, palmino ulje sadrzi 1 visok procenat SMK tako da nije
pogodna sirovina za konvencionalni nacin sinteze biodizela u prisustvu baznih katalizatora
(Mittelbach i Remschmidt, 2005).

Ulje suncokreta dobija se iz semena suncokreta i ¢ini svega 5 % od ukupnih sirovina
koje se koriste u industrijskoj proizvodnji biodizela na svetskom nivou (Balat i Balat, 2010).
U Srbiji suncokret predstavlja najznacajniju uljaricu koja ostvaruje stabilne prinose. Ulje
suncokreta sadrzi visok procenat linolne kiseline, $Sto moze da ograni¢ava njegovu primenu u
proizvodnji biodizela. Medutim, ovaj problem se moze prevazi¢i upotrebom ulja dobijenog iz

hibridnih sorti suncokreta sa visokim sadrzajem oleinske kiseline.

3.2.1.2.  Nejestiva ulja

Potreba za biodizelom na svetskom trzistu sa vremenom raste, a samim tim povecava
se potreba za veéim koli¢inama sirovina. U slu€aju primene jestivih ulja kao polaznih

sirovina za dobijanje biodizela moZze do¢i do naglog porasta cena hrane, $to predstavlja
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problem narocito u ekonomski nerazvijenim zemljama. Takode, Cinjenica da se jestiva ulja
koriste kao hrana Cini ih skupom sirovinom za dobijanje biogoriva. TroSkovi proizvodnje
biodizela mogu se smanjiti upotrebom nejestivih biljnih ulja koja su jeftinija u odnosu na
jestiva ulja. Moguénost plantaznog gajenja ovakvih uljarica obezbeduje kontinuirano
snabdevanje uljima u ve¢im koli¢inama. U zavisnosti od geografskog polozaja i klimatskih
uslova ispitivana su razli¢ita nejestiva biljna ulja, na primer: ulje semena Jatropha curcas
(Meksiko, centralna Amerika, Brazil, Argentina, Bolivija, Indija, Afrika), semena Pongamia
pinnata (Indija juistocna Azija, Novi Zeland, Australija, Kina), Mesua ferrea i mahue (u
Indiji), semena indijskog jorgovana (Azadirachta indica) (Indija, Pakistan, Indonezija, Japan)
i ricinusa (Brazil, SAD) (Atabani i sar, 2013), a u regionu jugoisto¢ne Evrope semena duvana
(Giannelos i sar., 2002; Usta, 2005; Veljkovi¢ i sar., 2006) i paradajza (Giannelos i sar.,
2005). Sastav ulja zavisi od vrste biljaka i uslova gajenja. Glavni nedostatak nejestivih ulja je
da vecina sadrzi veci procenat slobodnih masnih kiselina (SMK), tako da njihova upotreba u
proizvodnji biodizela zahteva pretretman §to uti¢e na povecanje troSkova proizvodnje (Leung
i sar., 2010).

Ulje biljke Jatropha curcas predstavlja najéesce ispitivanu sirovinu u grupi nejestivih
ulja upravo zbog sposobnosti ove biljke da uspeva na neplodnom zemljistu i u razliitim
klimatskim uslovima, a otporna je na $tetocine 1 bolesti. Ulje se dobija iz semena koje sadrzi
oko 30 % ulja. Glavni nedostatak ove sirovine je relativno visoka cena, mali prinos i njena
toksi¢nost za ljude 1 Zivotinje, zbog ¢ega se otpadni materijal nakon ekstrakcije ulja ne moze

iskoristiti (Balat i Balat, 2010).

3.2.1.3. KoriS¢ena i otpadna ulja

Kao sirovine za dobijanje biodizela mogu se koristiti koriS¢ena i1 otpadna ulja. To su
najceSce jestiva ulja koriS¢ena u domacinstvima, restoranima i prehrambenoj industriji u
procesima pripreme hrane. Na ovaj nacin se istovremeno dobija jeftina sirovina, reSava se
problem odlaganja kori$¢enih i otpadnih ulja, ¢ije su koli¢ine sve vece s obzirom na porast
broja stanovnistva i eliminiSe moguénost zagadenja vode i zemljista. Kori§¢ena i otpadna ulja
su 2 do 3 puta jeftinije u odnosu na ostala biljna ulja §to moZe uticati na smanjenje cene
biodizela (Phan 1 Phan, 2008). Dostupnost 1 koli¢ina ovih ulja se razlikuje u raznim zemljama
1 zavisi od zakonskih regulativa date zemlje, upravljanja i prikupljanja koris¢enih i otpadnih

ulja. KoriS¢ena ulja sadrze ve¢i SMK, vode i ¢vrstih necistoca, Sto predstavlja njihov glavni
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nedostatak. Zbog toga je potrebno pre upotrebe ovih ulja izvrsiti predtretman odgovaraju¢im
postupcima. Kvalitet koriS¢enih ulja za proizvodnju biodizela odreduje se na osnovu
kiselinskog i saponifikacionog broja (YYaakob i sar., 2013).

Sirovine za dobijanje biodizela mogu biti i nus-proizvodi u industrijskoj proizvodnji
jestivih ulja: aktivna zemlja za obezbojenje ulja (Lara i Park, 2004), sapunske smese (Haas,
2005; Haas i sar., 2001), deodorisani destilat (Echim i sar., 2009). Ove potencijalne sirovine,
takode, zahtevaju pretretman. Na primer, sapunske smeSe predstavljaju alkalne vodene
emulzije lipida koje sadrze oko 50% vode, zatim SMK, sapuna, fosfoacilglicerola, TAG i
drugih nepolarnih jedinjenja (Haas, 2005). Uklanjanjem vode, prevodenjem TAG u SMK iz
sapunskih smeSe sojinog ulja, a zatim esterifikacijom SMK i1 metanolizom dobija se smeSa
metil estara sa slicnim fizickim osobinama kao i metil estri dobijenih iz Cistog sojinog ulja
(Haas, 2005). Takode, kao alternativni izvor TAG moze se koristiti i otpadni mulj nastao pri
obradi otpadnih voda (Siddiquee 1 Rohani, 2011). Prema nekim istraZivanjima otpadni mulj

moze da sadrzi oko 65 % SMK 17 % TAG.

3.2.1.4.  Zivotinjske masti i ulja

Zivotinjske masti i ulja se, takode, mogu koristiti kao sirovine za dobijanje biodizela.
Nastaju kao sporedni proizvodi u industriji mesa i ribe, $to ih €ini jeftinim sirovinama, ali su
dostupne u ogranicenim koli¢inama koje nisu dovoljne da bi se zadovoljile potrebe za
sirovinama za proizvodnju biodizela u svetu. Prednosti kori§¢enja Zivotinjskih masti se
ogledaju u niskim vrednostima sadrzaja SMK 1 vode, a dobijeni metil estri imaju veci
cetanski broj (Gurui sar., 2009). Medutim, glavni nedostatak kori§¢enja Zivotinjskih masti
jeste visok sadrzaj zasi¢enih masnih kiselina, zbog cega dobijeni metil estri imaju
neodgvarajue osobine na niskim temperaturama. Primena ribljih ulja kao sirovina za
dobijanje biodizela je ograni¢ena, zbog prisustva polinezasi¢enih masnih kiselina u ve¢em
procentu, visokog jodnog broja i oksidacione nestabilnosti. Zbog toga se metil estri ribljeg
ulja upotrebljavaju u obliku smese sa biodizelom dobijenog od ulja uljane repice ili sa

dizelom fosilnog porekla (Mittelbach i Remschmidt, 2005).
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3.2.1.5. Lipidiizalgi

Alge se, prema novijim istraZzivanjima, smatraju najperspektivnijim sirovinama za
dobijanje biodizela. Prinos ulja koji se moze dobiti iz algi moze biti 1 do 200 puta veci u
odnosu na prinos ulja koji se dobija iz biljaka jer ciklus rasta algi moze da se zavrsi za
nekoliko dana (Demirbas, 2008). Mikroalge su se pokazale kao dobra vrsta algi za dobijanje
lipida jer imaju veliku brzinu rasta (Rittmann, 2008), sadrzaj lipida se moze menjati
promenom sastava hranljive podloge (Naik i sar., 2006) i koriste atmosferski ugljen(IV)-

oksid za svoj rast.

3.2.2. ALKOHOLI

U alkoholizi biljnih ulja najéesée koris¢eni alkoholi su metanol i etanol zbog niske
cene i odgovarajuéih fizickih karakteristika (polarni molekuli kratkog lanca) (Fukunda i sar.,
2001). Prema nekim istrazivanjima primenom metanola u alkoholizi ulja ostvaruju se veci
prinosi biodizela, naroCito u bazno katalizovanim procesima, dok se u procesima
katalizovanim lipazama dobijaju manji prinosi (Hossain i sar., 2010). Industrijski postupci
dobijanja biodizela se uglavnom zasnivaju na upotrebi metanola ¢emu doprinose njegova
niska cena, umereni uslovi metanolize i1 lakSe razdvajanje faza. Etanol se moze dobiti iz
bioloskih sirovina zbog ¢ega je u pojedinim delovima sveta jeftiniji u odnosu na metanol, a
uljima u odnosu na metanol, §to doprinosi smanjenju otpora prenosa mase u toku reakcije
(Encinar i sar., 2007). Upotrebom etanola dolazi do stvaranja stabilne emulzije u toku procesa
etanolize, usled Cega je oteZzano izdvajanje etil estara msnih kiselina (EEMK), tj. biodizela.
(Cernoch i sar., 2010). Pored toga, manje je reaktivan u odnosu na metanol, zbog ¢ega je
potrebno duze vreme trajanja reakcije (Meneghetti i sar., 2006), Sto je posledica duzeg
ugljenikovog lanca (Nimcevic i sar., 2000). Pored metanola i etanola ispitivani su drugi nizi i
sekundarni alkoholi, kao Sto su: propanol, izopropanol, butanol i amilalkohol. Iako estri
masnih kiselina ovih alkohola imaju nize temperature zamagljenja i teCenja u odnosu na
MEMK i EEMK, zbog njihovih visokih cena i sloZenih i skupih uslova alkoholize, nemaju

primenu u industrijskoj proizvodnji biodizela (Mittelbach i Remschmidt, 2005).
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3.2.3. KATALIZATORI

Za dobijanje biodizela koriste se razliCiti katalizatori koji se prema prirodi mogu
podeliti na tri grupe: bazni, kiseli i biokatalizatori (Leung i sar., 2010). U zavisnosti od
rastvorljivosti u reakcionoj smesi bazni i kiseli katalizatori dele se na homogene i heterogene
katalizatore. Najveéu primenu imaju homogeni bazni katalizatori zbog njihove velike
kataliticke aktivnosti pri umerenim reakcionim uslovima i postizanja visokog stepena
konverzije TAG za kratko vreme trajanja reakcije. Nedostatak baznih homogenih katalizatora
je njihova osetljivost na prisustvo SMK 1 vode u reakcionoj smesi. Kao rezultat reakcije
saponifikacije SMK nastaju sapuni, pri ¢emu se troSi katalizator, poveéava se viskoznost
reakcione smeSe i otezava separacija glicerola (Fukuda i sar., 2001). Bazni homogeni
katalizatori su veoma higroskopni i mogu adsorbovati vodu iz vazduha prilikom
neadekvatnog skladiStenja. NajceS¢e primenjivani bazni katalizatori su hidroksidi 1 alkoksidi
natrijuma i kalijuma. Hidroksidi natrijuma i kalijuma su jednostavni za kori$éenje i jeftini
zbog Cega imaju i znacCajniju industrijsku primenu. Metoksidi su kataliticki aktivniji od
hidroksida, njihovom upotrebom se ne oslobada voda u reakciji (Sharma i sar., 2008) i samim
tim se smanjuje mogucnost pojave reakcije saponifikacije.

Kiseli homogeni katalizatori su pogodni za metanolizu ulja sa ve¢im sadrzajem SMK
1 vode zbog Cega se mogu istovremeno koristiti 1 za esterifikaciju 1 alkoholizu ulja (Vyas 1
sar., 2010). Kiselo katalizovane alkoholize su sporije u odnosu na bazno katalizovane
(Fukuda i sar., 2001) i odigravaju se pri ve¢im molskim odnosima alkohol:ulje (Zabeti i sar.,
2009). Najcesce koriS¢eni homogeni kiseli katalizatori su sumporna, fosforna,
hlorovodoni¢na i organske sulfokiseline (Ma i Hanna, 1999). Kiseli katalizatori su korozivni,
te su i zahtevi u pogledu opreme veci.

Nerastvorni (heterogeni) katalizatori se jednostavnije izdvajaju iz reakcione smese,
preciS¢avanje proizvoda reakcije je, takode, jednostavnije, a katalizator moze biti ponovno
upotrebljen. Kao heterogeni katalizatori mogu se koristiti razli¢ita jedinjenja, kao Sto su:
oksidi, hidroksidi, alkoksidi i1 soli metala, zeoliti, jonoizmenjivacke smole, Mg-Al
hidrotalciti, impregnirane soli alkalnih metala, alkilguanidini i metali (Miladinovi¢ i sar.,
2010). Upotrebom kiselih heterogenih katalizatora znacCajno se moze uticati na smanjenje
troSkova proizvodnje imajuci u vidu da nisu korozivni i da se istovremeno mogu koristiti za
esterifikaciju i alkoholizu ulja sa ve¢im sadrzajem SMK.

Biokatalizatori, od kojih se izdvajaju enzimi lipaze, pokazali su obecavajuce rezultate

u prevazilazenju nedostataka konvencionalne hemijski katalizovane alkoholize. Njihova
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primena u postupcima za dobijanje biodizela ne zahteva metanol u visku, manje su osetljive
na prisustvo vode, moguce je istovremeno odigravanje metanolize TAG 1 esterifikacija SMK
pri umerenim uslovima temperature, pritiska i pH vrednosti sredine (Ganesan i sar., 2009).
Najcesce se primenjuju kao imobilisani (ekstracelijski) enzimi ili imobilisane mikrobne ¢elije
(intracelijski enzimi) jer se na taj nacin postize povecana aktivnost i stabilnost enzima
(Stamenkovi¢ 1 sar., 2005). U biokatalizovanim reakcijama za dobijanje biodizela veliku
primenu imaju lipaze Candida antartica i Pseudomonas cepacia, pored kojih su jo$ koris¢ene
I lipaze Rhizomucor miehei, Rhizopus oryzae i Pseudomonas fluerescens (Ganesan i sar.,
2009).
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4. HETEROGENI KATALIZATORI

Poslednjih godina razvoj tehnologija za dobijanje biodizela kreée se u smeru razvoja
jednostavnijih postupaka koji ¢e obezbediti manje trosSkove proizvodnje, sigurnost pri
izvodenju 1 bez negativnog uticaja po okolinu. Primena tehnologija baziranih na upotrebi
heterogenih katalizatora pokazuje niz prednosti u odnosu na konvencionalne tehnologije
zasnovane na primeni homogenih katalizatora i obecava da ih zameni u skorijem periodu.
Heterogeni katalizatori se zbog nerastvorljivosti u reakcionoj smesi lako izdvajaju, a
eleminiSe se postupak neutralizacije katalizatora i omogucéava njihovo ponovno koriséenje.
Precis¢avanje proizvoda je jednostavnije pri cemu se dobijaju Cistiji biodizel i glicerol. Pri
izboru katalizatora za dobijanje biodizela treba uzeti u obzir stabilnost katalizatora, njegovu
kataliticku aktivnost u reakciji metanolize i troskove proizvodnje katalizatora. Mogucnost
viSestruke upotrebe heterogenog katalizatora bez prethodne regeneracije mozZe znacajno
doprineti smanjenju cene biodizela. Izborom odgovarajuéeg heterogenog katalizatora moze
da se umanji utrosak energije i do 50 %, ¢ime se uti¢e na smanjenje ukupnih troSkova
proizvodnje (GliSi¢ i sar., 2009). Generalno, ukupni troskovi proizvodnje biodizela su manji
upotrebom heterogenih katalizatora jer se koristi manja koli¢ina heterogenog katalizatora u
odnosu na koli¢inu homogenog katalizatora za katalizu procesa po toni proizvedenog
biodizela (Semwal i sar., 2011). Heterogeni katalizatori, po svojoj prirodi, mogu biti bazni i
kiseli. Najveci broj istrazivanja se odnosi na primenu baznih heterogenih katalizatora, koji su

kori$éeni kao ¢isti ili imobilisani na nosacu.

4.1. NACINI PRIPREME KATALIZATORA

Kataliticka aktivnost baznih heterogenih katalizatora zavisi od njihove baznosti,
odnosno koncentracije i jacine baznih mesta. Zato se priprema Kkatalizatora i odnosi na

povecanje njihove katalitiCke aktivnosti odgovaraju¢im metodama.

4.1.1. Kalcinacija

Da bi se dobili efikasni katalizatori potrebno je da bazna mesta na katalizatoru budu
dostupna za katalizu. U kontaktu oksida metala sa vazduhom, dolazi do hemisorpcije CO; i

H,0 na baznim mestima, ¢ime se smanjuje broj aktivnih mesta za katalizu. Pretretmanom
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katalizatora na visokoj temperaturi (kalcinacijom) broj aktivnih mesta za katalizu se
povecava usled desorpcije CO; i H,O. Priroda baznih mesta na povrsini katalizatora zavisi od
uslova kalcinacije. Poveéavanjem temperature kalcinacije dolazi do uzastopnih desorpcija
molekula koji blokiraju aktivna mesta, u zavisnosti od jafine veze sa aktivnim centrima na
povrsini katalizatora. Na nizim temperaturama kalcinacije do¢i ¢e do desorpcije molekula
koji su vezani slabim vezama za aktivna mesta, dok ¢e do desorpcije molekula vezanih jakim
vezama do¢i na vi§im temperaturama. Tokom kalcinacije, pored desorpcije molekula dolazi i
do preuredivanja atoma katalizatora na povrSini pri ¢emu se menja broj i priroda baznih
mesta (Hattori, 1995). Optimalna temperatura kalcinacije zavisi od vrste i sastava
katalizatora. Tako, na primer, za aktivaciju ribljih krljusti, odnosno transformaciju glavne
komponente hidroksipatita u aktivni p-tri-kalcijum-fosfat kalcinacijom, optimalna
temperatura kalcinacije je 1000°C (Chakraborty i sar., 2011). U slucaju CaO optimalna
temperatura kalcinacije zavisi od prekursora iz kojih se dobija (kalcijum acetat monohidrat,
kalcijum karbonat, kalcijum hidroksid, kalcijum nitrat tetrahidrat i kalcijum oksalat
monohidrat). Prekursori CaO se raspadaju na razli¢itim temperaturama, $to zavisi od njihove
strukture i hemijskog sastava, ali se potpuno konvertuju u CaO na temperaturi od 800°C bez
obzira na nacin raspadanja. Oblik dobijenih Cestica CaO i njihova baznost zavise od
prekursora, Sto uti¢e na aktivnost CaO. Rezultati su pokazali da najvecu aktivnost pokazuje
CaO dobijen kalcinacijom kalcijum hidroksida na 800 °C, zatim kalcijum acetat monohidrata,
a manju aktivnost pokazuju CaO dobijeni kalcinacijom kalcijum karbonata i kalcijum nitrat
tetrahidrata na istoj temperaturi (Cho i sar., 2009). Kalcinacijom ljuske jajeta i ljusture
puzeva, koje se sastoje od CaCOg3, na 800 °C dobija se, takode, aktivan CaO (Viriya-empikul
i sar., 2010). Granados i sar. (2007) su utvrdili da dolazi do veoma brze hidratacije i
karbonizacije CaO u kontaktu sa vazduhom S§to smanjuje njegovu katalitiCku aktivnost.
Povecanje kataliticke aktivnosti se moze ostvariti upravo kalcinacijom pri kojoj dolazi do
desorpcije CO; i H2O i oslobadanja baznih mesta. Kalcinacijom na temperaturi 500°C dolazi
samo do dehidratacije Ca(OH),, dok se na temperaturi 700°C izdvaja i CO,. Autori su utvrdili
da hemisorpcija CO, ima negativniji uticaj na kataliticku aktivnost CaO u odnosu na H0O,
tako da je za povecanje katalitiCke aktivnosti potrebna viSa temperatura kalcinacije. Do istog
zakljucka su dosli i Vujicic 1 sar. (2010) ispitivanjem uticaja temperature kalcinacije na
kataliticku aktivnost komercijalnog CaO na 500 i 900°C. U reakciji katalizovanoj
komercijalnim CaO kalcinisanim na 900°C postize se ravnoteza za krate vreme, $to je
posledica stvaranja veceg broja baznih mesta ve¢e baznosti na ovoj temperaturi kalcinacije

(Vujicic i sar., 2010). Sa druge strane, Veljkovic¢ i sar. (2009) su pokazali da se kataliticka
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aktivnost komercijalnog CaO p.a. povecava sa poveéanjem temperature kalcinacije do 550 °C
kada postize najvecu kataliticku aktivnost, $to je u skladu sa rezultatima istrazivanjima Chen i
sar. (1998), koji su dokazali da je to optimalna temperatura kalcinacije CaO jer dolazi do
stvaranja najveceg broja baznih mesta. Kalcinacijom na viSim temperaturama njegova
kataliticka aktivnost se smanjuje (Veljkovi¢ i sar., 2009). U sluc¢aju dolomita koji predstavlja
smesu Ca 1 Mg karbonata, optimalna temperatura kalcinacije zavisi od njegovog sastava. Na
nizim temperaturama kalcinacije, 500 i 600°C, dolomit ne pokazuje kataliticku aktivnost u
metanolizi ulja repice. Razlog tome je da na toj temperaturi dolazi samo do razlaganja
MgCQOsg, pri ¢emu dolazi do nastajanja MgO koji nije odgovarajuci katalizator za reakciju
metanolize ulja repice. Na vi$oj temperaturi kalcinacije (>700°C) dolazi i do razlaganja

CaCOg; kada nastaje CaO koji uspesno katalizuje reakciju (Ilgen, 2011).

4.1.2. Metoda impregnacije

Za dobijanje katalizatora na nosacu najéesce se koristi metoda vlazne impregnacije
prekursora aktivnog katalizatora na nosacu (eng. incipient wetness impregnation method).
Postupak metode se sastoji u meSanju rastvora soli prekursora aktivnog katalizatora i1 ¢vrstog
nosaca, nakon ¢ega je neophodan tretman na odgovarajucoj temperaturi kako bi se postigla
transformacija prekursora u aktivnu komponentu. Kataliticka aktivnost Kkatalizatora
imobilisanth na nosacu u velikoj meri zavisi od raspoloZivih baznih mesta aktivne
komponente. Sa povecanjem imobilisane koli¢ine aktivne komponente katalizatora povecava
se kataliticka aktivnost katalizatora §to utie 1 na povecanje brzine reakcije metanolize i
prinos estara (Encinar 1 sar., 2010). Medutim, ukoliko je imobilisana koli¢ina aktivne
komponente u visku, onda moze do¢i do aglomeracije aktivne komponente ili prekrivanja
aktivnih baznih mesta na nosacu ¢ime se smanjuje dostupnost centara za katalizu, a time i
kataliticka aktivnost katalizatora (Noiroj i sar., 2009, Teng i sar., 2009). Zbog toga je u
pripremi katalizatora koli¢ina imobilisane aktivne komponente veoma bitna. Optimalna
koli¢ina imobilisanog KNO3 na pepelu iznosi 5 % u odnosu na nosa¢ (Kotwal 1 sar., 2009).
Koli¢ina impregniranog Li na CaO koja obezbeduje bolju kataliti¢ku aktivnost iznosi 4,5% (u
odnosu na koli¢inu upotrebljenog nosaca) (Alonso i sar., 2009). Kataliticka aktivnost
imobilisanih katalizatora zavisi 1 od vrste nosaca, odnosno interakcije aktivne komponente i
nosaca. Pokazalo se da K,CO3 impregniran na MgO daje veci prinos u metanolizi sojinog

ulja u odnosu na kombinacije K,CO3/CaO i K,CO3/Al,O3 (Liang i sar., 2009a).
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4.1.3. Sol gel postupak

Aktivnu komponentu katalizatora je moguce impregnirati na nosa¢ primenom i sol-gel
postupka. Ovaj postupak se zasniva na odigravanju polikondenzacionih reakcija, pri ¢emu
dolazi do postepenog prelaza rastvora katalizatora i nosaca u formu gela. Da bi se dobio
aktivan katalizator, potrebno je ukloniti vodu iz gela, suSenjem na visokoj temperaturi (Umdu
1 sar., 2009; Luki¢ i sar., 2009), a zatim i kalcinisati na odgovaraju¢oj temperaturi (Umdu i

sar., 2009).

4.1.4. Metoda fizickog meSanja

Metoda fizi€kog meSanja obicno se koristi za dobijenje katalizatora koji se sastoji od
smeSe oksida metala. Na ovaj nacin je moguce naneti vecu koli¢inu aktivne komponente na
oksid koji ima ulogu nosac¢a (Wang i sar., 2006). Ovom metodom se dobijaju katalizatori
male specificne povrsine, $to ima za posledicu i manju koncentraciju aktivnih baznih mesta
(Kawashima 1 sar., 2008). Dias i sar. (2012a) su ispitivali razliCite smese oksida u metanolizi
svinjske masti (CaMnOy, BaMnO,, CaFeO,, BaFeO,, CaZrO,, CaCeOy) i uporedili sa
aktivnos¢éu cistog CaO. Katalizatori su dobijeni postupkom fizickog meSanja oksida u
ekvimolarnim koli¢inama, a zatim je smeSa kalcinisana u struji azota na temperaturi 900°C.
Najbolji rezultati su postignuti primenom CaMnOy, pri ¢emu se dobija proizvod sa vecim
stepenom c¢istoce u odnosu proizvod koji se dobija primenom CaO kao katalizatora reakcije

metanolize.

4.1.5. Metoda koprecipitacije

Metodom koprecipitacije mogu se dobiti katalizatori vece baznosti 1 ukupne
koncentracije baznih mesta (Wang i sar., 2013). Postupak dobijanja Mg/Zr katalizatora
metodom koprecipitacije sastoji se u meSanju rastvora nitratnih soli Mg 1 Zr i taloZenju
rastvorima 1 M KOH i 0,25 M K,COs;. Nakon izdvajanja precipitata filtracijom, sledi
ispiranje vodom, suSenje na temperaturi 120°C (12 h) i kalcinacija na 650°C (4 h) (Sree i sar.,
2009). Katalizator koga ¢ini smesa CaO 1 ZnO je, takode, dobijen metodom koprecipitacije
(Ngamcharussrivichai i1 sar., 2008). Na ovaj nacin se dobija katalizator vece specificne
povrsSine u odnosu na ¢ist CaO 1 ZnO, a prisustvo Zn uti¢e na smanjenje temperature
kalcinacije potrebne za razlaganje istalozenog CaCO3 do CaO. Odnos Ca/Zn utiCe na prinos

MEMK.

20



4.1.6. Mehanohemijska metoda

Za dobijanje stabilnih katalizatora s ciljem sprecavanja ili smanjenja izluzivanja
aktivne komponente koristi se i mehanohemijska metoda. Primenom ove metode Kesi¢ i sar.
(2012) 1 Lukié¢ i sar. (2013b) su sintetisali katalizator CaO-ZnO. Metoda se sastoji u mlevenju
praskaste smese Ca(OH); i ZnO u kuglicnom mlinu sa dodatkom stehiometrijski potrebne
koli¢ine vode i kalcinaciji na odgovaraju¢oj temperaturi. Na ovaj nacin je dobijen katalizator
veée kataliticke aktivnosti u odnosu na isti katalizator dobijen metodom koprecipitacije.
Primenom ove metode postiZe se bolja disperzija CaO na ZnO, $to doprinosi ve¢oj baznosti

katalizatora.

4.2. CISTI HETEROGENI KATALIZATORI

U laboratorijskim ispitivanjima koriS¢ena su razli¢ita jedinjenja kao heterogeni
katalizatori, pri ¢emu se, u zavisnosti od vrste jedinjenja, razlikuju nacini njihove pripreme,
koriS¢ene koli¢ine 1 reakcioni uslovi izvodenja reakcije. Kataliticka aktivnost ovih
katalizatora uglavnom zavisi od njihove prirode, veli€ine 1 specifiéne povrSine Cestica i
primenjenih reakcionih uslova. Literaturni pregled reakcionih uslova metanolize katalizovane
¢istim katalizatorima je prikazan u tabeli 4.1.

Najve¢i broj istraZzivanja odnosi se na primenu oksida zemnoalkalnih metala.
Kataliticka aktivnost ovih oksida povecava se sa povecanjem njihove baznosti slede¢im
redosledom: MgO<CaO<SrO<BaO. lako BaO i SrO pokazuju najvecu kataliticku aktivnost,
njihovu prakti¢nu primenu ogranicavaju rastvorljivost u metanolu (BaO) 1 osetljivost na CO;
I H,0 iz vazduha kada dolazi do brzog gubitka kataliticke aktivnosti (SrO) (Yan i sar., 2008).
1z ove grupe katalizatora najvecu primenu ima CaO. Izveden je veliki broj ispitivanja sa CaO
kao katalizatorom, pri ¢emu se optimalni uslovi za izvodenje reakcije razlikuju. CaO je jeftin,
netoksican, jednostavan za pripremu, slabo rastvoran u metanolu i moguce je njegovo
viSestruko koriS¢enje u katalizi reakcije metanolize (Boey i sar., 2011). Baznost MgO je
najmanja i zbog toga se retko koristi za dobijanje biodizela (Zabeti i sar., 2009a).

Od ostalih oksida metala, SnO se pokazao kao efikasan katalizator u metanolizi
sojinog ulja, a 1 moguca je njegova uzastopna upotreba bez gubitka katalitiCke aktivnosti
(Abreu 1 sar., 2005). ZnO pokazuje manju kataliticku aktivnost od MgO 1 rastvara se u
reakcionoj smesi, narocito kada je prisutna veca koli¢ina SMK (Suppes i sar., 2004). Oksidi

prelaznih metala ZrO, i TiO; su, takode, privukli paznju kao katalizatori za dobijanje
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biodizela zbog svojih kiselih svojstva (Zabeti 1 sar., 2009). Veliki broj istrazivanja odnosi se
na primenu ZrO, koji je pokazao izrazito kisela svojstva koja se povecavaju prisustvom
sulfatnih jona (L6pez i sar., 2005).

Od hidroksida zemnoalkalnih metala u katalizi metanolize ispitivani su Ca(OH); i
Ba(OH),. Pored toga $to pokazuje visoku kataliticku aktivnost, Ba(OH), je rastvorljiv u
metanolu (Gryglewicz, 1999), zbog ¢ega je metanoliza katalizovana Ba(OH), homogeno-
heterogena. Ca(OH); je kataliti¢ki manje aktivan zbog ¢ega je za postizanje visokog prinosa
MEMK ulja soje (93 %) potrebno duze trajanje reakcije (Kouzu i sar., 2008a). Primenom
Ca(OH); u katalizi metanolize suncokretovog ulja postignut je konaéni prinos <98 %
(Stamenkovi¢ i sar., 2010). Sa druge strane, Ca(OCH3), ima veliku baznost i pokazuje veliku
kataliti¢ku aktivnost u metanolizi sojinog ulja (Liu i sar, 2008). Aktivnost kalcijum metoksida
u odnosu na CaO i Ca(OH), moze se prikazati slede¢im redosledom Ca(OCHgz),> CaO >
Ca(OH),. Ovo je u skladu sa Lewis-ovom teorijom po kojoj metoksidi zemnoalkalnih metala
imaju vecu baznost u odnosu na njihove okside i hidrokside (Gryglewicz, 1999). CaCOg, iako
je jeftin, ne pokazuje kataliticku aktivnost u metanolizi sojinog ulja (Kouzu i sar., 2008a).
Prema Suppes i sar. (2004), CaCOj3 i ZnCOj; ostvaruju beznacajan prinos ¢ak i pri izvodenju
reakcije na 120°C 1 duZem trajanju reakcije (24 h).

Zeoliti su mikroporozni aluminosilikatni materijali, koji zbog razlicitih veliina pora i
karakteristika povrSine, pokazuju razlicite kataliticke osobine. U cilju poboljSanja kataliticke
aktivnosti mogu se modifikovati jonskom razmenom alkalnih katjona ili dekompozicijom
okludovanih soli alkalnih metala. Kao katalizatori ispitivani su foZazit NaX 1 titanosilikat
ETS-10, zeolit HB i zeolit 3A (Suppes i sar., 2004). Vecéa baznost zeolita ETS-10 od zeolita X
tipa razlog je njihovih boljih katalitickih osobina. Jonskom razmenom sa metalima (K 1 Cs)
menja se baznost zeolita NaX i ETS-10 §to pozitivno uti¢e na kataliticke osobine NaX
(Suppes i sar., 2004). Sa druge strane, zeoliti tipa Y, sa razli¢itm sadrzajem Al,Os3, ostvaruju
male prinose metil estara ¢ak i na visokim temperaturama (>450°C) zbog ¢ega nisu pogodni
katalizatori u metanolizi kori§¢enog ulja (Brito 1 sar., 2007).

Jonoizmenjivacke smole su interesantne kao katalizatori alkoholize zbog niske cene i
mogucénosti ponovnog koriS¢enja nakon odgovarajuceg postupka regeneracije bez gubitka
kataliticke aktivnosti (Lopez i sar., 2005; Shibasaki-Kitakawa i sar., 2007). Pogodne su za
izvodenje kontinualnih procesa jer je moguca njihova regeneracija in situ (Ren i sar., 2012).
U dosadasnjim istrazivanjima primene smole nisu postignute znacajnije konverzije TAG.
Anjonske smole su pokazale bolju kataliticku aktivnost od katjonskih zbog velike baznosti i

afiniteta prema alkoholu (Shibasaki-Kitakawa i sar., 2007).

22



Hidrotalciti, anjonske gline, privlate paznju istrazivaca kao katalizatori reakcije
metanolize zbog mogucénosti da se njihova svojstva mogu menjati variranjem sastava i manje
su osetljivi na prisustvo SMK i vode (Di Serio i sar., 2006). Naj¢esée su koris¢eni Mg—Al-
hidrotalciti koji uglavnom pokazuju veliku kataliticku aktivnost pri optimalnom molskom
odnosu Mg/Al od 3 do 8. Cantrell i sar. (2005) i Xie i sar. (2005) Koristili su Mg-Al-
hidrotalcite kao katalizatore metanolize. Mg—Al-hidrotalciti sa molskim odnosom Mg/Al=3
dobijeni kalcinacijom na temperaturi 500°C pokazali su najvecu kataliticku aktivnost. U toku
kalcinacije dolazi do razgradnje hidrotalcita do meSavine Mg i Al oksida, povecanja baznosti,
a samim tim i kataliti¢ke aktivnosti (Xie i sar., 2005). Prinos metil estara ulja soje u prisustvu
kalcinisanog hidrotalcita znatno je veéi na temperaturama izvodenja reakcije visim od 100 °C

(Di Serio i sar., 2006).
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Tabela 4.1 Pregled reakcionih uslova heterogene katalizovane metanolize Cistim katalizatorima

Reakcioni uslovi Prinos
Priprema : Koli¢ina Molski MEMK,
Ulje katalizatora, Tlenreeg;t.zra’ katalizatora T °C odnos r;/;If(Z??e klj)?r];é\g?e max Ref.
karakteristike J (% na masu ’ metanol/ h Je, 1seen (konverzija)
ulja) ulje %
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
CaO
Kalcinacija na 8 ciklusa, <10
Uli 200 °C Trogrli Sarzni Sman.j?[]je G dos i
I° 500 °C reaktor, 1000 1 60 13:1 15  lawliticke 30 ranacos i sar.
suncokreta 700 °C min aktivnosti nakon >90 (2007)
1. ciklusa (prinos
MEMK do 80 %)
Trogrli balon,
Ulje — 250 ml, o
suncokreta  Kaanaciiana mehanicka 1-10 60 6:1 4 : 98 Velovie 1 sar
' mesalica, 900 ( )
min *
Ulje uljane Kalcinacija na 700°C  Trogrli balon sa , ;
repice u struji azota, 2h meganjem 10 64,5 18:1 3,5 - (58) Yan i sar. (2008)
) ) ) 8 ciklusa, bez
Nanokristalni CaO, Kiveta sa smanjenja
e 2090 m’/g,20i40  okruglim dnom Kataliticke Reddy i sar.
X ~ - : >
Ulje soje nm; prah, pelete, i magnetnom 1,13 23-25 27:1 24 aktivnost (20 (>99) (2006)
granule meSalicom nm, 90 m?/g)
& i 3 ciklusa, prinos
. .. etvorogrli MEMK u
Ulje soje fg'ﬁ'g?}c”om M2 900 takleni balon, 0,78" 65  ~I12:1 2 svakom ciklusu 93 Kouzu i sar. (2008a)
500 ml iznad 90 %
Dekompozicijom Balon sa 5 ciklusa, |
: prirodnog kalcitana  okruglim dnom, veoma malo v Ki
Pf".m”llo i 800°C3hi 200 ml i 7 60 15:1 gee praniene 95,7 oo
olemnsko ulje dehidratacijom na magnetnom aktivnosti nakon ( )
600 °C, 3h mesalicom .
2. ciklusa

ve




Nastavak tabele 4.1

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
3 ciklusa,
. . . smanjenje
Ulje Z;ﬁgt:?ﬁ:magfg Autoklav, 50 300" 75 41 2 kataliticke i Verziu i sar.
suncokreta s R ml, 1200 min® : aktivnosti za 30 (2011)
% nakon 2.
ciklusa
MgO
Trogrli stakleni
K 2ini MO balon, 50 ili 100
omercijalni Mgo, | sa . .
Etil acetat gistoce 99%, (0.2x10°  magnetnom 1,6-2,2x10%  10-50 0’1%',11 - - (95) Doizg‘o'gar'
-0,2x10™ m) mesalicom, 18 '
gt
Autoklav sa
- magnetnom i
Ulje soje ('\'G%”I?m'\;'go s 0,55 22%% 6:136:1  30° ; ~100 Wang i Yang (2007)
(1000 min™)
Balon sa
Ulje okruglim dnom,
Camelina 10,1941 m?/g rznsaczgrr:llfnzam 1 80 15:1 3 . 22 Patil i sar. (2011)
sativa mesalicom
(1000 min™)
BaO
Balon sa
Ulje okruglim dnom,
Camelina 0,0760 m*/g sa fﬁig”emom 1 100 9:1 3 - >80 Patil i Deng (2009)
1 mesalicom
sativa (1000 min™)
Ulje uljane Kalcinacija na 700°C  Trogrli balon sa . :
repice U struji azota, 2 h meganjem 10 64,5 18:1 3,5 - (86) Yan i sar. (2008)
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Nastavak tabele 4.1

1

3

10

Ulje
Camelina
sativa

0,0760 m*g

Balon sa
okruglim dnom,
250 ml, sa
magnetnom
meSalicom
(1000 min™),
konvencionalno
zagrevanje

Balon sa
okruglim dnom,
mikrotalasno
zagrevanje (800
W)

1,5

100 9:1

49

83

94

Patil i sar. (2011)

SrO

Ulje soje

Ulje
Camelina
sativa

Kalcinacijom SrCO4
na 1200 °C, 5 h (1,05
m°/g)

0,0637 m*g

Stakleni
reaktor, 100 ml,
sa magnetnom
mesalicom,
1000 min*

Balon sa
okruglim dnom,
250 ml, sa
magnetnom
mesSalicom
(1000 min™),
konvencionalno
zagrevanje

0,5-3

0,5

Balon sa
okruglim dnom,
mikrotalasno
zagrevanje (800
W)

55-70  6:1-18:1

12:1

60

30°

9:1

49

10 ciklusa,
zadrzava
kataliticku
aktivnost

95

80

80

Liu i sar. (2007)

Patil i sar. (2011)
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Nastavak tabele 4.1

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
ZnO
Hermeticki s .
Ulje soje Prah, 149 pm zatvorena 10 120 6:1 24 - 80 Uppes 1 sar.
18 50 " staklena fiola (2004)
Kalcinacijom cink SarZni reaktor, 100 15 .
Ulje soje karbonata na 350 °C, 20 Ml s 5 55:1 7 } Antunes i sar.
4h ' megnetnom 130 ' 30 (2008)
mesalicom
SnO
Metodom Sarzni reaktor, 4 ciklusa, bez
. . precipitacije, 50 ml sa b ¢ gubitka .
Ulje soje kalcinacija na 500°C, magnetnom 0.5 60 0.15 3 kataliticke 92,6 Abreu i sar. (2005)
24 h meSalicom aktivnosti
Ca(OH),
Cetvorogrli
. . Hidratacijom CaO u  stakleni balon, 1. Kouzu i sar.
Ulje soje struji helijuma 500 ml, sa 14 65 ~12:1 35 i 9 (2008a)
meSanjem
Trogrli balon,
Ulje komercijalni Izlfe%::i,éka 1-10 60 6:1 4 ) <08 Stamenkovi¢ i sar.
suncokreta Ca(OH), mesalica, 900 (2010)
min *
4 ciklusa, stepen
Trogrli stakleni konverzije: 1.
L Komercijalni gaseni  reaktor, 100 ml, i i 0,17:1 i ciklus (100 %) ) Sanchez-Cantu i sar.
Uljericinusa sa magnetnom 036-175 2560 45y 1205 (63 %) (20-100) (2012)
mesalicom 3. (88 %)
4. (84 %)
Ba(OH)2
- Dvogrli balon,
Ulje uljane i 100 m sa 2,6 65 451 25 - >90 Gryglewicz (1999)
repice mesanjem

L




Nastavak tabele 4.1

1 2 3 4 5 6 8 9 10
Ca(OCHy),
Stakleni reaktor 20 ciklusa
Reakcijom CaO i 100 ml, sa drs ’
Ulje soje CH4OH na 65 °C, magnetnom 0,5-4,0 40-65  1:1° iy 98 Liu i sar. (2008a)
susenje na 105 K 1Th  mesalicom, 900 ataliticku
L1 aktivnost
min
Dolomit
3 ciklusa, bez
. . Kalcinacija n Trogrli stakleni smanjenja
Ulje repice L35 TecUe ™ 850 iriacd] 3 675 6.1 batalitiche 91,78 llgen (2011)
aktivnosti
7 ciklusa,
Trogrli balon sa regenerisan
. L okruglim dnom, ispiranjem T
(LJ-J(IEJZE Eg)l me ng I(;lr;]acua na 800 250 ml, sa 6 60 30:1 metanolom, 98 NgaT;::rar(ustS;IO\/)lchal
9 ' magnetnom zadrzava )
mesSalicom kataliticku
aktivnost
Mg-Al hidrotalciti
Koprecipitacijom, )
. . (Mg/Al=3), Jednogrli o
Ulje soje kalcinacijom na 464 stakleni balon, 7,5 65 15:1 - (67) Xie i sar. (2006)
°C 250 ml
Koprecipitacijom na 3 ciklusa,
sobnoj temperature, Autoklav PARR smanjenje
Ulje soje (Al/(Mg+Al)=0,33),  model 4842, 5 230 13:1 kataliticke (90)° Silva i sar. (2010)
kalcinacijom na 400 300 ml aktivnosti nakon
°C,12h 1. ciklusa
Trogrli balon sa
Koprecipitacijom, okruglim dnom,
Ulje soje (Mg/Al=3, 500 ml, sa 5 67 9:1 - >90 Dias i sar. (2012b)
Ce/Mg>0,03) mehani¢kom
mesSalicom

8¢




Nastavak tabele 4.1

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Stakleni
reaktor, 100 ml,
Precipitacijom sa mehanickom 24 97
Korisc¢eno (Mg/AlI=3), mesalicom (600 0.5 60 18:1 i Georgogianni i sar.
sojino ulje kalcinacijomna500 _min™) : ' (2009)
°C, 3 h (80 m?/g) Ultrazvuéno 5
meSanje (24 96
kHz)
C12Al14033
7 ciklusa,
5 regenerisan
Hemijskom sinezom (0t metanola,
. . . i , )
Ulje uljane  NaAIO,iCa(OH); o0 o) 6 65 15:1 3 zadrava 90 Wang i sar. (2013)
repice kalcinacijom na 1000 <ali i Katalaitick
°C8h mesa 1-09111 (60 atalaiticku
360 min™) aktivnost
(prinos MEMK
87 %)
Jonoizmenjivacke smole
5 cilusa,
Amberlist A15 & . Zhacamo ;
. . e e Sarzni reaktor, . smanjenje Lopez i sar.
Triacetin Ealcmacua na90°C3 it ooml 2 60 6:1 8 Kataliticke (80) (2005)
aktivnosti nakon
1. ciklusa

6¢




Nastavak tabele 4.1

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Zeoliti
ETS-10, kalcinacija na
200°C (441 m?/g) - (<10)
5 cilusa,
- Sarzni reaktor, znacajno Lopez i sar.
Triacetin (Na, K)ETS-10, - 2 60 6:1 8 S
kalcinacija na 500 °C 50 ili 100 ml ima;ugtllj(e (99) (2005)
3h, (227 m?lg) ataliticke
' aktivnosti nakon
1. ciklusa
: : et s 60 (67-81)
ETS-10; K-ETS-10; Hermeticki -~ .
Ulje soje Cs-ETS-10; zatvorena 10 120 61 24 . (84-95) Supg%solzlsar'
(K, Cs)ETS-10 staklena fiola 150 (88-96) ( )
Hermeticki 60 (6-10) .
Uliesoie e cox zatvorena 10 120 6:1 24 . (15-21) Suppes| ar.
’ staklena fiola 150 (24-32) ( )

0€

2 zapreminski odnos; " koli¢ina u g; © maseni odnos metanol:ulje; “koli¢ina u kg; ®vreme u min, " koli¢ina u mg, % na pritisku od 34 atm; "koli¢ina u mmol




4.3. HETEROGENI KATALIZATORI NA NOSACU

NanosSenjem katalizatora na nosacu omogucéuje se povecanje specificne povrsine
katalizatora njegovim vezivanjem u porama nosaca, a samim tim i dostupnost celopkupne
koliCine katalizatora za katalizu. Takode, na ovaj nac¢in moze se povecati baznost, ¢ime se
povecava kataliticka aktivnost katalizatora (Zabeti i sar., 2009). Aktivni katalizatori u ovim
sistemima su najcesc¢e oksidi alkalnih i zemnoalkalnih metala. Njihovi prekursori su termicki
nestabilne soli metala, najéesée nitrati i acetati, koji su impregnirani na nosacu i iz kojih se
oksidi metala dobijaju kalcinacijom na visokim temperaturama. Kao nosaci katalizatora
mogu se koristiti materijali koji su termicki stabilni, imaju odgovarajuéu specificnu povrsinu
I poroznost, stabilizuju impregnisane molekule aktivnog katalizatora na svojoj povrSini i
onemogucavaju njihovo luzenje (Albuquerque i sar., 2008a; Yan i sar., 2008).

Rezultati istrazivanja pokazuju da kataliticka aktivnost katalizatora na nosacu zavisi
od osobina nosaca (Yan i sar., 2008; Noiroj i sar., 2009). Yan i sar. (2008) navode da su bazni
i neutralni nosac¢i pogodni za impregnaciju CaO, jer mogu poboljsati njegove katalitiCke
osobine. Rezultati njihovih istrazivanja pokazuju da je CaO/MgO dobijen impregnacijom
Ca(CH3C00), na MgO i kalcinacijom na 700 °C u struji azota kataliticki aktivniji od CaO na
SiO,, Al,03 i zeolitu HY, pa ¢ak i od slobodnog CaO, kao posledica vece specifi¢ne povsine i
ukupne baznosti CaO/MgO. Takode, Su 1 sar. (2013) su utvrdili da baznost, gustina baznih
mesta na povrsini i specifi¢na povrsina oksida zemnoalkalnih metala kao nosaca bakra imaju
zajednicki uticaj na kataliticku aktivnost katalizatora. Uporedivajuéi katalizatore Cu/MgO,
Cu/Ca0O, Cu/SrO i1 Cu/BaO u metanolizi ulja konoplje zapaZeno je da se najveéi prinos
biodizela postize u prisustvu Cu/SrO. Kao razlog tome autori navode da Cu/SrO, iako
poseduje manju baznost u odnosu na Cu/BaO, ima vecu gustinu baznih mesta, kao 1 vecu
specificnu povrSinu. U odnosu na ostale katalizatore (Cu/MgO, Cu/Ca0O) Cu/SrO ima manju
specifi¢nu povrsinu, ali vecu baznost i gustinu baznih mesta. Sa druge strane, katjoni aktivne
komponente katalizatora mogu da uti¢u na baznost nosac¢a, kao na primeru Al,O3, koja potice
od prisutnog kiseonika. Ispitivanjem katalizatora dobijenih impregnacijom KF, LiF i CsF na
Al;O3 zapazeno je da najvecu aktivnost pokazuje CsF/Al,Os, jer Cs doprinosi vecoj baznosti
kiseonika u nosacu nego K i Li (Verziu i sar., 2009). Noiroj i sar. (2009) predlazu NaY zeolit
kao nosa¢ za KOH, jer se K bolje vezuje za matricu zeolita u odnosu na Al,O3, zbog ¢ega
dolazi do manjeg izluZivanja katalizatora. Na osnovu ovoga se moze zakljuciti da je veoma
bitno poznavanje osobina kako aktivnih komponenti tako i nosaca, radi pravilne formulacije

katalizatora u cilju postizanja zadovoljavajuce kataliticke efikasnosti katalizatora.
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Kao nosaci katalizatora u dosadasSnjim ispitivanjima koriS¢eni su alumina, silika,
ZnO, MgO 1 ZrO (Zabeti i1 sar., 2009a). Alumina ne pokazuje kataliticku aktivnost, ali
nano$enjem kalijumovih jedinjenja (KOH, K,COs; KF, KJ) metodom impregnacije i
aktivacijom na visokoj temperaturi nastaje kataliticki aktivan oblik (Noiroj i sar., 2009;
Alonso i sar., 2007; Teng i sar., 2009; Xie i Li, 2006; Evangelista i sar., 2012). K/y-Al,03
pokazuje odli¢nu kataliticku aktivnost u metanolizi suncokretovog ulja, pri ¢emu se ostvaruje
prinos metil estara od skoro 100 % nakon 1 h trajanja reakcije. Smatra se da izluzivanje
katalizatora doprinosi ostvarivanju ovako visokog prinosa, s tim §to njegova nedovoljna
stabilnost onemoguéava ponovno koriséenje (Alonso i sar., 2007). U metanolizi biljnih ulja
ispitivani su katalizatori koji su dobijeni impregnacijom nitratnih soli alkalnih i
zemnolakalnim metala na alumini kao nosacu (LINO3/Al,03, NaNO3/Al,03, KNO3/Al,Os3,
Ca(NO3),/Al,03 1 Mg(NO3)./Al,O3) (Benjapornkulaphong i sar., 2009). Rezultati istrazivanja
pokazuju da dolazi do izluzivanja i rastvaranja oksida alkalnih metala u metanolu, Sto
doprinosi delimini¢cno homogenoj katalizi metanolize. Sa druge strane, najvecu katalitiCku
aktivnost je pokazao CaO/Al,O; (dobijen kalcinacijom na temperaturi 450°C) sa kojim su
postignuti visoki prinosi metil estara pri umerenim reakcionim uslovima. Pored toga, u toku
reakcije ne dolazi do izluzivanja CaO sa nosaca. Zabeti 1 sar. (2010) su, takode, ispitivali
kataliticku aktivnost CaO/Al,O3, ali dobijenog impregnacijom Ca(CH3COO); i kalcinacijom
na 718°C. I u ovom slucaju je postignut visok prinos MEMK bez znacajnijeg izluZivanja CaO
sa nosaca, Sto ukazuje da je CaO/Al,O3 efikasan i stabilan heterogeni katalizator. Efikasnost
CaO/Al,O3 kao katalizatora, dobijenog jednostepenim sol-gel postupkom, dokazana je i u
metanolizi lipida zuto-zelene alge Nannochloropsis oculata (Umdu i sar., 2009).

Wan Omar i Amin (2011) su ispitivali kataliticku aktivnost zemnoalkalnih metala
impregniranih na ZrO; kao nosacu. Potencijalni katalizatori su dobijeni impregnacijom
nitratnih soli zemnoalkalnih metala na ZrO, i kalcinacijom na 650°C u trajanju od 5 h kako bi
se nitratne soli zemnoalkalnih metala razgradile do odgovaraju¢eg metala. Ispitivani su
Mg/ZrO,, CalZrO,, Sr/ZrO, i Ba/ZrO,. Najvecéu kataliticku aktivnost pokazao je Sr/ZrO; jer
ima bazna 1 kisela aktivha mesta ¢ija je koncentracija uravnoteZena kao i odgovarajucu
specifi¢nu povrSinu i veli¢inu pora. Ispitivanjem kataliticke aktivnosti oksida zemnoalkalnih
metala na y-Al,Os, ZrO, i ZnO, dobijenih kalcinacijom impregniranih nitratnih soli metala,
utvrdeno je da se najve¢i prinos MEMK ostvaruje u prisustvu SrO/ZnO pri umerenim
reakcionim uslovima (Yang i Xie, 2007). U sintezi impregnisanih katalizatora ispitivani su i

mezoporozni silikati MCM-41 i SBA-15 kao nosac¢i CaO. Rezultati pokazuju da, nakon
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impregnacije Ca(CH3COO); i kalcinacije na 800 °C, samo SBA-15 zadrZzava svoje strukturne
karakteristike, stabilizuje impregnisane molekule CaO na svojoj povrSini i onemogucava
njihovo luzenje. MCM-41 je nepogodan kao nosac¢ zbog termicke nestabilnosti. Kataliticki
najaktivniji oblik sadrzi 14% CaO. Ako se njegova aktivnost izrazi po gramu aktivne
komponente, onda je on kataliticki aktivniji od NaOH pri istim reakcionim uslovima
(Albuquerque i sar., 2008a). Kao nosa¢ CaO koriS¢en je i grafit oksid, a tako dobijeni
katalizator je veoma efikasan u metanolizi sojinog ulja u kojoj se ostvaruje prinos veé¢i od 97
% MEMK (Zu i sar., 2011). Takode, Wu i sar. (2013) su ispitivali i zeolite NaY (Si/Al=3,24),
KL (Si/Al=6,2) i NaZSM-5 (Si/Al=40) kao nosace CaO. Katalizatori su dobijeni meSanjem
CaO 1 zeolita u prisustvu mikrotalasnog zraCenja. Najveca kataliticka aktivnost utvrdena je u
slu¢aju CaO/NaY zbog najveée specifiéne povrSine nosa¢a NaY i veoma dobre disperzije
CaO na njemu. U metanolizi ulja soje u prisustvu CaO/NaY postignut je prinos MEMK veci
od 95 %.

Neki istrazivaci su ispitivali moguénost primene CaO kao nosaca. U metanolizi
biljnih ulja ispitivani su LINO3 (Alonso i sar, 2009), NaNO3 i KNO3 na CaO (MacLeod i sar.,
2008). Utvrdeno je da alkalni metali impregnisani na CaO povecavaju baznost u odnosu na
¢ist CaO (MacLeod 1 sar., 2008). Heterogena svojstva katalizatora dobijenog impregnacijom
LiNO; zavise od temperature aktivacije katalizatora. Izluzivanje u metanolu je primetno pri
temperaturama aktivacije viSim od 700 °C, kada je Li prisutan u obliku oksida, dok je
zanemarljivo pri temperaturama niZzim od 500 °C, kada se nitrat joS nije razloZio (Alonso i
sar., 2009). MgO je iskoriS¢en kao nosa¢ za K,COs3 pri ¢emu je postignut veliki stepen
disperzije aktivnih mesta na povrsini MgO zbog Cega je 1 ostvaren veliki prinos MEMK (99,5
%) u katalizi metanolize sojinog ulja (Liang i sar., 2009). U metanolizi ulja konoplje
ispitivani su kao nosaci bakra MgO, CaO, SrO i BaO (Su i sar., 2013).

Pored impregnacije aktivne komponente na nosacu, kataliti¢ki aktivni katalizatori se
mogu dobiti fizickim meSanjem oksida. Ispitivani su katalizatori tipa A-B-O, gde je A alkalni
ili zemnoalkalni metal, a B prelazni metal, kao §to su CaTiO3, CaMnOQOj3, CaFe,0Os, CaZrOs,
Ca0-CeO, (Kawashima i sar., 2008) kao i kompleksi MgO-La,03 i CaO-La,03 (Yan i sar.,
2009; Babu i sar., 2008). Autori su uocili da se dobijaju katalizatori koji pokazuju veliku
baznost i katalitiCku aktivnost. CaZrOz i CaO-CeO, pokazuju dobru stabilnost, dok CaO-
La,O3 gubi kataliticku aktivnost u kontaktu sa vazduhom.

U heterogenoj metanolizi sojinog ulja koriS¢eni su alkilguanidini imobilisani na
modifikovanom polistirenu, silikatu MCM-41, unutar zeolita Y i sol-gel matrica SiO,.

Najvecu efikasnost u katalizi imaju alkilguanidini imobilisani na polistirenu, a najmanju
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inkorporirani u zeolitu Y zbog otezane difuzije TAG kroz mikroporoznu strukturu zeolita
(Sercheli, 1999).

Metanoliza katalizovana katalizatorima na nosacu je izvodena pri razli¢itim
reakcionim uslovima. U tabeli 4.2 dat je literaturni pregled nacina pripreme katalizatora na

nosacu i primenjenih reakcionih uslova metanolize biljnih ulja.
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Tabela 4.2 Pregled heterogenih katalizatora na nosacu: priprema i primenjeni reakcioni uslovi u metanolizi ulja

Reakcioni uslovi

. . . Prinos
Katalizator Prlpfmakliatgli_zs toral Ulje Reaktor T Molski . Keliéina \  (konverzija) Ref.
arakteristike °C  odnos  Katalizatora *T %
%
1 2 3 4 6 7 8 9 10
Impregnacija LiNO; iz vodenog .
Li/CaO rastvora, susenje na 120 °C preko . jl'rong.| balon (Vloq mi). . Alonso i sar.
s o o Ulje suncokreta intenzivno mesanje 60 14:1 0,2 3 90
noc¢ii kalcinacija na 500 °C (2 h) (1000 min™): struja N (2009)
SAK®: 4,5% > ST N
. Impregnacija LiNO; iz vodenog . Reaktor (500 ml); .
LifCa0  astvora, susenje na 100 °C (24 h) POS}%@T{;’" mesanie (600 min™): 65  12:1 2 8 94.9 Me(g%rogar'
SAK: 1,25%; SP": 6,9 m?/g P suspendovan katalizator
Impregnacija LiNO; iz vodenog
LiICaO  aie voae ot jlfgnf @40 Gliceril  Sarzni reaktor; 0 . . ] (100) Watkins i sar.
15<pKgs<17,2 tributirat suspendovan katalizator (2004)
SP: 16,5 m?/g
Impregnacija LiNO; iz vodenog Staklena posuda
. rastvora, suSenjena 110 °C (Sh)i - .
LiNO,/Ca0 kalcinacija na 600 °C (5 h) Ulje u_IJane (409 ml), magnetna 60 61 5 3 (99) MacLeod i sar.
SAK: 5%; Bazna jacina: repice meSalica; . (2008)
11<pKgy,<15 suspendovan katalizator
Impregnacija NaNO; iz vodenog Staklena posuda
rastvora, suSenjena 110 °C (Sh)i - .
NaNOy/CaO  kalcinacija na 600 °C (5 h) Ulje uljane (400 ml), magnetna 60 61 5 3 (99) Macleod i sar.
- co,. e repice mesSalica; (2008)
SAK: 5%; Bazna jacina: 11< suspendovan Kkatalizator
PKph+<15
Impregnacija KNO; iz Staklena posuda
vodenog rastvora, susenje na (400 ml), magnetna
110 °C (5 h) i kalcinacija na Ulje uljane D i MacLeod i sar.
KNO,/CaO 600 °C (5 h) repice gllljessz;lrl](;a(l),van 60 6:1 5 3 (99) (2008)
SAK: 5%; Bazna jacina: katslizator

11<pKBH+< 15

GE




Nastavak tabele 4.2

1 2 3 4 5 6 8 9 10
Impregnacija KNO; iz vodenog Stba;:ﬂgnl reaktor sfernog
KNO./CaO rastvora, susenje na 110 °C (5 h), Ulie repice 500 ml): mehanick 65 6:1 3 (98) Encinar i sar.
3 kalcinacija na 550 °C (5 h) Je rep (500 ml); mehanicka : (2010)
SAK: 10 % mesa_hca, suspendovan
' katalizator
Impregnacija KOH na MgO iz .
KOH/MgO vodenog rastvora, suSenje na 120 ggg rr:I;)a'Istr:an ivno llgen i Akin
°C (16 h) i kalcinacijana500°C (5  Ulj i » Intenziv 65 6:1 9 9505
N (16h) ) ( JETERICE  esanje (1000 min); ' (2009)
SAK: 20% suspendovan katalizator
K,CO3 1 MgO su izmesani, suSenje Trogrli balon; magnetna Liana i sar
K,CO4/MgO na 80 °C (4 h) i kalcinacija na 600 Ulje soje mesalica; suspendovan 70 6:1 2 99 (20g09a) '
°C(3h) katalizator
. VIV Trogrli balon; magnetna fo
KF/MgO chf O‘CN([L%%S“ izmeSani, SUSNena  pirng ylie  mesalica; suspendovan 70 6:1 2 99,3 L'(Z%%é;;”'
katalizator
Impregnacija Ca(CH3;COO), na .
MgO iz vodenog rastvora, suSenje 'I'zr;)grlllb.alonh Sk
CaO/MgO  na 80 °C (10 h) i kalcinacija na Ulje repice 3! hy ); Depanicks 65  18:1 35 (92) Yan i sar. (2008)
700 °C u struji azota (8 h) mesalica (950 min”);
SAK: 16,5 % SP: 6,6 m’/g; suspendovan katalizator
Mesanje rastvora Sr(NO); i vodene
suspenzije MgO na sobnoj
temperaturi (2 h), uparavanje na . Dvogrli balon . Tantirungrotechai
SIMGO 130 °C (preko noci), kalcinacijana ~ VIESIE (100 ) 6> 1 05 %3 i sar. (2013)

600 °C (5 h)
SAK: Sr/Mg0=0,1

9¢




Nastavak tabele 4.2

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
CaTi03, . . . . .
CaMnO,, ~ Mesanje metalnih oksidau Ulje uljane ~ 2vodrli balon (50ml), , Kawashima i sar.
CazrOs zeljenoj proporciji, kalcinacijom repice sa magnetnom 60 6:1 1 10 79-92 (2008)
Ca0 Ceé na 1050°C, 4 h mesalicom,
- 2
Impregnacija KOH iz vodenog . .
- S o Trogrli balon (500ml); S
KOH/AI, O3 ;&;}stvora Hkalcinacija na 500 °C Ulje palme  magnetna meSalica; 60 15:1 3 2 91,07 NO(IEC())Jolgiar.
SAK 25 % SP: 7,68 m’/g suspendovan katalizator
Kalcinacija Al,O3, na 500 °C (6
h), dodavanje KOH i zagrevanje ~ .
K/kon, 12360 °C (2 h) ustruji No, zatim I(Ijj)tf’glr;irrliléﬁilon (250
ALO dodavanje metalnog K i Ulje repice . lica: 4 60 9:1 4 1 84,52 Ma i sar. (2008)
23 zagrevanje na 240 °C (1 h) u E;et:?i;;%rsuspen ovan
struji N
SP: 104,7 m?/g
Impregnacija K,CO3 na Al,O3 iz
vodenog rastvora, susenje na 120 Autoklav (50 ml) Ebiura i sar
K,CO3/Al,0; °C (12 h) i kalcinacija pod Triolein® azotna atmosfera; 60 25:1 5 1 94 (2005) '
vakuumom (0,001 Pa) na 550 °C suspendovan katalizator
(2h)
Impregnacija K,CO3 na AI203 iz Reaktor (500 ml)
K,CO/Al,05 ngenog rastvora, susenje na 100 ;.0 osice mesanje (600 min™); 60 11,481 3,16 2 94,2 b Cégf);)sar'

SP: 118 m?/g

suspendovan katalizator

LE




Nastavak tabele 4.2

1 2 3 4 5 6 7 9 10
Sol-gel postupak: Aluminijum tri-
sec-butoksid, 1-butanol i
tetractoksi ortosilan mesani na 70
°C. Nakon hladenja dodata vodeni _
rastvor K,CO; , izmeS§ano i . Autok] av (300Vm|.)’ .
K,CO4/AlLO4 ostavljeno da gelira. Gel susen na Ulje suncokreta intenzivno mesanje; 120 30:1 2 98 Luki¢ i sar. (2009)

150 °C i kalcinisan na 600 °C (12 suspendovan katalizator
h)
SAK: 45 %; SP: 54 m?/g; SPP°:
51nm

KE/ALO Impregnacija KF na Al,O3, kalcinaci

2% na600°C (3h) Uljesoje  Cetvorogrli balon 65 121 2 99 Teng i sar. (2009)

SAK: 72,68%
Mesanje y-Al,O3 i rastvora KF, . .

KF/ALO;  susenje na 100 °C (8 h) i Ulje semena  caktor (250 mi), _ Lingfeng i sar.
kalcinacija na 600 °C (3 h) pamuka  chanick meSanje; 65 121 4 >90 (2007)
SAK: 50 36% suspendovan katalizator

.. . Autoklav; meSanj

Impregnacija KF na mezoporozni 22016 (r)nir?\f)’.mesanje
tip alumine iz vodenog rastvora, b) kvarcni re;aktor a) 40
suSenje na 120 °C (12 h) i . . N ) _ Verziu i sar.

KF/AILO; kalcinacija na 400 °C (2 h) u struji Ulje soje (mlkrota}ail). mes$anje 75 4:1 15 b) ~95 (2009)
Ar (3500 min™); c) 60
SAK: 20%: SP: 132 m?/q; c) ultr_azvuéno vodeno

° m7g kupatilo (35 kHz)

Impregnacija KF na nano-y-Al,O3 5
iz vodenog rastvora, susenje na Sarzni reaktor

KF/nano-y- 120 °C (6 h) i kalcinacija na 500 . . (250 ml); magnetna ) .

ALO; °C (3 h) Ulje repice mesalica (600 min): 65 15:1 3 97,7 Boz i sar. (2009)

SAK: 15%; SP: 11,8 m?/g;
Baznost: 1,68 mmol/g

suspendovan Kkatalizator

8¢




Nastavak tabele 4.2

1 2 3 4 5 6 7 9 10
Impregnacija KJ na Al,O; iz
vodenog rastvora, susenje
: : Balon (250 ml);
uparavanjem na 80 °C, a zatim na L . . . . Lo
KJ/Al,O3 120 °C (u toku noéi) i kalcinacija Ulje soje intenzivno mesanje; 65 15:1 2,5 96 Xie i Li (2006)

na 500 °C (3 h) suspendovan Katalizator
Baznost: 1,56 mmol/g
Impregnacija KNO3 na Al,O; iz
vodenog rastvora, suSenje na 120 Balon (250 ml); mesanje

KNOy/AILO; °C (16 h) i kalcinacija na 500 °C Ulje soje (600 min™); 65 15:1 6,5 87 Vyas i sar. (2009)
(5h) suspendovan katalizator
Baznost: 6,67 mmol/g
Impregnacija KNO; iz vodenog Trogrli balon

KNO,/Al,O4 Lastvora I kalcinacija na 500 °C 4 Jatropha curcas (509 ”?')' intenzivno 70 12:1 6 84 Xie i sar. (2006)

mesanje; suspendovan

SAK: 35% katalizator
Mesanje y-Al,03, NaOH i Celiéni reaktor

Na/NaOH/y- metalnog Na u celi¢nom reaktoru L (100 ml) mehanicka . L

AlL,O; na 320 °C Ulje soje megalica (300 min"): 60 9:1 2 94 Kim i sar. (2004)

SP: 83,2 m?/g suspendovan katalizator
Sol-gel postupak: aluminijum
izopropoksid, voda i HNO;
meSani na 85 °C, dodat kalcijum Lipidi alge Sarzni reaktor; mesanje
nitrat tetrahidrat. SuSenje . ZIm reator, i .

CaO/Al, 03 uparavanjem, a zatim na 120 °C Nannochloropsis (1100 min™); _ 50 30:1 2 97 Umdu i sar. (2009)
(18 h) i kalcinacija na 500 °C (6 oculata suspendovan katalizator
h)
SAK: 80 %
Mesanje vodenog rastvora
Ca(NO3)2 sa A|203, su§enje .

. : Trogrli balon (250 ml); .

dobijene paste na 120 °C (u toku Ulje palme e . Benjapornkulaphong

CaO/Al,O4 noéi) i kalcinacija na Ulje kokosa magnetna meSalica; 60 65:1 10-15 94 i sar. (2009)

450 °C (4 h)
SAK: 54,3 %

suspendovan katalizator

6€




Nastavak tabele 4.2

1 2 3 4 5 6 7 9 10
Mesanje vodenog rastvora Reakt .
Ca(CH3C00), sa Al,O3; susenje ( 1%"‘0 rﬁgsagf‘;]‘:%‘;em
CaO/Al,0;  taloga (u toku no¢i) i kalcinacija Ulje palme <alica: g d 65 12:1 35 95 Zabeti i sar. (2009)
na 718 °C u vazduhu (5 h) rkr;i;Ti;Z?érsuSpen ovan
Baznost: 190 umol/g
Mesanje vodenog rastvora
Sr(NOs), sa ZnO, susenje na 120 )
°C (u toku noéi) i kalcinacija na N Balon (100 mJ), . ] .
SrO/ZnO 0 Ulje soje magnetna meSalica; 65 12:1 5 95 Yang i sar. (2007)
600 °C u vazduhu (7 h) suspendovan katalizator
SAK: 2,5 mmol/g; Baznost: 10,3 P
mmol/g
Impregnacija KF na Al,O3 iz )
vodenog rastvora, susenje na 120 . Balon.(250 ml? . ) .
KF/ZnO °C i kalcinacija na 600 °C (5 h) Ulje soje intenzivno mesanje; 65 10:1 3 (87) Xie i Huang, 2006
suspendovan katalizator
Baznost: 1,47 mmol/g
Mg—Al meSani oksidi sintetizovani
sol-gel metodom, zatim
KJ/Mg—Al mesan impregnacija KJ i kalcinacija na 55 L Dvogrli balon ] Tantirungrotechai i
oksid °C (5 h) Ulje soje (100 ml) 70 201 5 >90 sar. (2010)
SAK: 4 %; SP: 266 m?/g; SPP: 3,9
nm
Impregnacija Ca(CH3;COO), na
SBA-15 iz vodenog rastvora, Reaktor (azotna
Senje na 60 °C i kalcinacija na : i
CaO/SBA-15 Susemyena ! Inacij atmosfera); magnetna 60 121 1 o Albuquerque i sar.

900 °C (4 h) Ulje suncokreta

SAK: 14 % SP: 7,4 m¥/g; VC:
0,5-3 um

mesalica (1250 min™);
suspendovan katalizator

(2008)

ov




Nastavak tabele 4.2

1 2 3 4 5 6 7 9 10
Impregnacija KOH na Trogrli balon
pripremljenu siliku, kalcinacija . (500 ml); intenzivno .
K/ISBA-1 | | ' 7 11,6:1 1 Abdullah (2
/S 5 na 350 °C (3 h) Ulje palme meZanie; suspendovan 0 ,6 3,9 93 bdullah i sar. (2009)
SAK: 12% katalizator
Impregnacija KJ na pripremljenu
. L Balon (250 ml);
KJ/mezoporozna siliku, susenje na 100 °C (12 h), . . AT ) .
silika kalcinacija na 600 °C (3 h) Ulje soje gljzggﬁ;njvr;]eiz;ltlgﬁ,zator 70 15:1 5 90,09 Samart i sar. (2009)
SAK: 15% P
Impregnacija KOH iz vodenog Trogrli balon
rastvora i susenje na 110 °C . (500 ml); magnetna . P
KOH/NaY Ulje palme 1 60 15:1 6 91,07 Noiroj i sar. (2009)
(24h) mesalica; suspendovan
SAK 10 % katalizator
Mesanje CaO i NaY u odredenim
proporcijama, mlevenje smese Balon (200 ml),
(20 min), izlaganje . magnetna mesalica (300 . .
CaO/Nay mikrotalasnom zra¢enju (2450 Ulje soje min®); suspendovan 65 %1 3 9 Wuisar. (2013)
MHz), aktivacija na 600 °C (2 h) katalizator
SAK: 30% SP: 483 m%/g
Impregnacija KNO; iz vodenog
rastvora, uparayanJe pod 0 Reaktor sfernog oblika
vakuumom, susenje na 120 "C (250 ml), meganie (600
KNO4/NaX (preko noéi), kalcinacijana 500 Ulje suncokreta =>4 esi‘j Ve 60 211 10 98,2 Pefia i sar. (2013)
°C (4 h) min _), suspendovan
) ) katalizator
SAK: 35 %, baznost: 1096,92
umol CO,/g
Impregnacija KF iz vodenog Celi¢ni reaktor
. rastvora, suSenje na 120 °C (24 h)  Koris¢eno ulje (300 ml); intenzivno . ;
KF na uglju i kalcinacija na 550 °C (6 h) palme megane; suspendovan 175 8,851 3 83 Hameed i sar. (2009)
SAK: 25% katalizator

14%




Nastavak tabele 4.2

1 2 3 4 5 6 9 10
Impregnacija KF iz vodenog Celi¢ni reaktor
. rastvora, suSenje na 120 °C (24 h)  Kori¢eno ulje (300 ml); intenzivno ) i
KF na uglju i kalcinacija na 550 °C (6 h) palme mesanie; suspendovan 175 8,85:1 83 Hameed i sar. (2009)
SAK: 25% katalizator
Mesanje vodenog rastvora
Ca(NO); i grafit oksida,
uparavanje na 80 °C pod .
CaO/grafit oksid atmosferskim pritiskom, Uljesoje  Lrogrlibalon (S0ml), g g3 08,3 Zui sar. (2011)
inertna atmosfera

kalcinacija na 800 °C
SAK: 8 % SP:437 m¥/g VC: 10,7
nm

3SAK — sadrzaj aktivne komponente; °SP - specifi¢na povrina; “SPP — srednji pre¢nik pora; @ u prisustvu kosolventa n-heksana; °u prisustvu kosolventa THF; " zapreminski odnos

4%




4.4. HETEROGENI KATALIZATORI DOBIJENI 1Z JEFTINIH
SIROVINA

U cilju smanjenja troskova proizvodnje biodizela istrazivanja su usmerena prema
pronalazenju jeftinih i efikasnih katalizatora reakcije alkoholize. U tu svrhu primena jeftinih
prirodnih sirovina 1 otpada procesne industrije zauzima znacCajno mesto. Upotreba
industrijskog otpada kao sirovine u sintezi katalizatora ima dvostruki znacaj: reSava se
problem njihovog odlaganja, a istovremeno se dobijaju jeftini i efikasni katalizatori.
Ispitivane su mogucnosti primene razli¢itih prirodnih sirovina i otpada kao jeftinih izvora
aktivnih katalizatora.

Zbog dobrih katalitickih ososbina CaO, neki otpaci prehrambene industrije koji mogu
biti potencijalni izvori CaO interesentni su za proucavanje u oblasti sinteze katalizatora. Na
primer, zahvaljuju¢i svom sastavu, ljuska kokosjeg jajeta (sadrzaj CaCO3 94 %) predstavlja
pogodan i jeftin izvor CaO (Wei i sar., 2009). Kalcinacijom ljuske jajeta na 1000 °C u
trajanju od 2 h, dobija se efikasan katalizator metanolize pri umerenim reakcionim uslovima.
Osim toga ispitivane su i kataliticke aktivnosti CaO dobijenog iz ljuSture puzeva Golden
apple snail i Meretrix venus (Viriya-empikul i sar., 2010). Kataliticka aktivnost ovih
katalizatora opada slede¢im redosledom: ljuska jajeta > ljustura puza Golden apple snail >
ljustura puza Meretrix venus. Njihove kataliticke aktivnosti se razlikuju pri istim reakcionim
uslovima, zbog razlike u veli€ini specificne povrSine i sadrzaja Ca koji se transformise u
CaO. Primena katalizatora sa vecom specificnom povrSinom 1 veéim sadrzajem Ca
omogucéava postizanje veceg stepena konverzije TAG (Viriya-empikul i sar., 2010). Kao
jeftini izvori CaO koriS¢ene su jos i ljuSture morskih rakova (Scylla serrata), koje u gajenju
rakova predstavljaju otpadak (Boey i sar., 2009), kao i ljusture skoljke (Anadara granosa)
(Boey 1 sar., 2011). Kalcinacijom ljuStura rakova na 900 °C u trajanju od 2 h dobija se
katalizator koji se sastoji od CaO, dok je MgO prisutan u tragovima. Po kataliti¢kim
svojstvima, ovaj katalizator je ekvivalentan Cistom CaO (Boey i sar., 2009).

Pepeo predstavlja neorganski ostatak pri sagorevanju uglja, koji se uglavnom sastoji
od SiO; i Al,O3. U metanolizi suncokretovog ulja ispitivana je kataliticka aktivnost baznog
heterogenog katalizatora dobijenog impregnacijom KNO3; na pepelu, na razli¢itim
temperaturama kalcinacije. Ostvareni stepen konverzije (87,5 %) nema komercijalni znacaj, a
razlog manjeg prinosa MEMK je mala specifi¢na povrsina pepela koja nije dovoljna za veliki

broj kataliticki aktivnih polozaja. Ovaj stepen konverzije je postignut u metanolizi
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suncokretovog ulja u prisustvu katalizatora koji sadrzi 5 % impregniranog KNOj3, aktiviran
kalcinacijom na temperaturi od 500 °C i pri reakcionim uslovima: molski odnos metanol:ulje
15:1, temperatura 200 °C, kolicina katalizatora 15 % (u odnosu na masu ulja) i vreme trajanja
reakcije 8 h (Kotwal i sar., 2009). Medutim, efikasniji katalizatori se dobijaju ukoliko se kao
nosac¢ upotrebi ugarak (Liu i sar., 2011, 2012). Ugarak, takode, predstavlja otpadak pri
sagorevanju uglja, koji sadrzi metalne okside: kao §to su: Al,O3, K;0, MgO, CaO i SiO,, koji
u izvesnoj meri daju baznost ovom nosacu. Sitnjenjem se mogu dobiti Cestice odgovarajuceg
pre¢nika, koje sadrze pore razli¢itih veliina, Cine¢i ga idealnim nosacem za bazne
katalizatore. Kao katalizatori su koris¢eni K,COs/ugarak u metanolizi ulja kineskog drveta
(Liu isar., 2011) i CaO/KF/ugarak u metanolizi ulja soje (Liu 1 sar., 2012), pri ¢emu se u oba
slucaja postize stepen konverzije TAG veci od 99 %.

Prisustvo hidroksipatita u krljustima ribe Labeo rohita i njegova transformacija u p-
tri-kalcijum-fosfat kalcinacijom na visokoj temperaturi otvorila je ispitivanja ribljih krljusti
kao katalizatora u procesu dobijanja biodizela. Zahvaljujuéi svojim baznim svojstvima (16,23
mmol HCI/g katalizatora) i specifi¢noj povrini (39 m%/g), koje se postizu kalcinacijom na
1000 °C, pokazuje veliku efikasnost u katalizi metanolize sojinog ulja (Chakraborty i sar.,
2011). Nepotpunom karbonizacijom ljustura Skampi na 450 °C temperaturi, impregniranjem
KF i zatim aktivacijom, dobija se termicki i hemijski stabilan katalizator sa relativno visokom
katalitickom aktivno$¢u. Nepotpunom karbonizacijom se postize porozna struktura kada
glavni sastojak omotaCa Skampi — hitin prelazi u kvaziaromati¢na jedinjenja, ¢ime se
povecava specifina povrSina i omogucava imobilisanje KF (Yang i sar., 2009). Aktivnost
katalizatora zavisi od temperature karbonizacije i aktivacije, kao i od koli¢ine impregniranog
KF. Metanoliza biljnih ulja katalizovana heterogenim katalizatorima na bazi jeftinih sirovina
je uglavnom izvodena pri umerenim reakcionim uslovima, a pregled dosadasnjih istrazivanja

prikazan je u tabeli 4.3.
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Tabela 4.3 Katalizatori dobijeni iz jeftinih sirovina i primenjeni reakcioni uslovi metanolize

Kolicina
Temperatura i katalizatora )
Sirovineza ~ vreme trajanja (uodnosuna  Molski Vreme Prinos
. s . . Temperatura trajanja MEMK Ref.
dobijanje kalcinacije Tip reaktora masu ulja) odnos . . ..
. . o reakcije, °C  reakcije, (konverzija),
katalizatora (aktivna % metanol:ulje h %
komponenta)
1 2 3 4 5 6 7 8 9
. - 1000 °C,2h  Sarrni i
Ljuska jajeta SarZni reaktor, 3 o:1 65 3 o Wei i sar.
(Ca0) mesanje (2009)
Sarzni, trogrli balon Sharma i
900 °C, 2h i
Ljuska jajeta sa okruglim dnom, 1 2,5 8:1 65+5 2,5 95 sar.
(Ca0) 1, mehanicka
mesalica, 600 min™ (2010)
SkOIJke 900 oC 2 h Sarini, dvogrli Boe | sar
Anadara ’ balon, 25 ml, 4,9 14,3:1 . 3 97,59 ylsar.
(
(Ca0) al; (2011)
granosa) magnetna meSalica
el Sarzni, trogrli
Skoljke » 1108
_ 900 °C, 3,5  reaktor, 11, _ Nair i sar.
(Merete.rlx (Ca0) mehanicka mesalica, 3 6,03:1 60 3 >89 (2012)
mereterix) 1100 min™t
S Nakatani i
Skoljke 1000 °C, 3 h i
t J Ca0o Egtclgie?r?ar:lll,eﬁalica 25 6:1 65 5 73,8 sar.
ostrige a
(ostrige) (Ca0) (2009)

°1%




Nastavak tabele 4.3

1 2 3 4 5 6 7 8 9
900°C, 4 h;
5 impregnacija = 5 _ . .
Skoljke N Sarzni, stakleni .
i SeonaOvEe ek, 100, 5 12:1 70 15 % it
(Dagnje) na 6’00 oC 3': mehanic¢ka mesalica ( )
(Ca0)
Slenl: Sarzni, dvogrli .
Skoljke 1050°C, 2 h » AVog .
y _ balon, 250 ml, 12 24:1 60 8 94.1 Rezaei i sar
(Dagnje) (Ca0) mesanje (2013)
Skoljke Sarzni, trogrli balon
L 900°C,4h  saokruglim dnom, _ Girish i sar.
(white bivalve (Ca0) 250 ml, mehanicka 8 18:1 05 3 95,84 (2013)
clam shell) mesalica
Ljusture Sarzni, dvogrli .

: 900 °C, 2 h - AVOE 13,3:1 :
morskih rakova a0 balon, 25 ml, 5 65 25 ) Bcz;)(/)cl);)ar
(Scylla serrata) (Ca0) magnetna meSalica

oy y 3 Viriya-
Ljusture puzeva 800 °C. 4 h Sarzni,balon sa empil)</ul i
(Goldenapple i (Cac;) okruglim dnom, 10 12:1 60 2 <90 ar
i 500 ml, meSanje '
Meretrixvenus) (2010)
Ljustura Sarzni, dvogrli
: ¥ ° balon sa okruglim .
morskih puzeva 900°C, 4 h ]
P_ dnom, 250 ml, 3 9:1 65+5 6 93,3 Bogt())ilsar
(Turbonilla (Ca0) megnetna mesalica, ( )
striatula) 900 min

or
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1 2 3 4 5 6 7 8 9
Karbonizacija
na 450°C (2h);
KF/Liustura impregnacija  Sarzni,dvogrli .
o ;m : KF, suenje na  balon, 250 ml, 25 9:1 65 3 89,1 Yaggo';ar'
P 120°C (12);  mehanitka mesalica (2009)
aktivacija na
250 °C (2h)
Sarsni i Chakrabort
Riblja keljust 997,42 °C,2h Sarzni, trogrli axranorty
) balon, 1 1, meSanje, 1,01 6,27:1 70 5 97,73 I sar.
(Labeorohita)  (B-Cas(POs)2) 500 mint (2011)
500°C,5h  Sarzni, autoklav, Kotwal i sar.
KNOs/pepeo 100ml, brzina 15 15:1 170 8 87,5
(K20) rotiranja: 40 min™ (2009)
Impregna_clja Sarzni, trogrli
KoCOs Iz balon, 250 Liu i sar
K,COs/ugarak vodenog T 17,4 12:1 65 1 (99,5) '
) magnetna mesalica, (2011)
rastvora; 500 600 min™
°C,5h
Impregnacija
CaO KF iz . .
vodenog Sarzni, trogrli balon . Liuisar.
CaO/KF/ugarak rastvora: 25(3 ml, magnetn.a_1 2.1 12:1 65 20 (99,9) (2012)
500 °C. 5 h meSalica, 600 min

Ly




4.5. PONOVNO KORISCENJE I DEAKTIVACIJA HETEROGENIH
KATALIZATORA

Prednost heterogenih katalizatora u odnosu na druge katalizatore je i mogucnost
njihovog ponovnog koris¢enja bez ili nakon regeneracije kataliticke aktivnosti. Pri
viSestrukom koriS¢enju heterogenih katalizatora uglavnom dolazi do smanjenja njihove
kataliticke aktivnosti zbog Cega je potrebno usmeriti dalja istrazivanja prema razvoju
stabilnijih katalitickih sistema. Stabilnost katalizatora 1 mogucnost njihovog ponovnog
koriS¢enja ispitivana je u Sarznim i kontinualnim reaktorima. U Sarznom reaktoru ispitivanje
se odnosi na broj izvedenih uzastupnih ciklusa koris¢enja katalizatora, a u kontinualnom na
vreme trajanja procesa do deaktivacije katalizatora.

Veliki broj istraZivanja se odnosi na ispitivanje stabilnosti katalizatora sa CaO kao
aktivnom komponentom. Moguénost koris¢enja CaO u viSe uzastopnih ciklusa u kojima ne
dolazi do znacajnog smanjenja njegove katalitiCke aktivnosti se razlikuju i kreéu se od tri
(Kouzu i sar. 2008a) do dvadeset ciklusa (Liu i sar., 2008b). Karakterizacijom kori§¢enih
heterogenih katalizatora utvrdeno je da je deaktivacija katalizatora posledica smanjenja
njihove ukupne baznosti i jacine baznih mesta (Yang i Xie, 2007). Kao moguce razloge
smanjenja kataliticke aktivnosti CaO, neki istraZivac¢i navode blokiranje aktivnih centara
katalize adsorbovanim molekulima intermedijera ili proizvoda reakcije (Ngamcharussrivichai
i sar. 2008; Reddy i sar., 2006; Yan 1 sar., 2008) i izluZivanje aktivne komponente
katalizatora (Granados i sar., 2009). Na osnovu eksperimenata je zapazeno da se kataliticka
aktivnost CaO smanjuje usled luzenja ¢vrstog katalizatora koje se deSava istovremeno sa
transformacijom kataliti¢ki aktivne povrSine i nastajanjem kalcijum digliceroksida (Kouzu i
sar., 2008b, 2009). Kouzu i sar. (2009) smatraju da u toku metanolize katalizovane CaO
nastaje kalcijum digliceroksid, koji je pravi katalizator reakcije, dok Ca(OCHj3), deluje
kataliticki samo na pocetku reakcije. Pri ponovnom koris¢enju, aktivnost katalizatora blago
opada u drugom ciklusu, a zatim ostaje nepromenjena, §to ukazuje na to da je nastali kalcijum
digliceroksid hemijski stabilan. Eksperimentalna istrazivanja su pokazala da je u zavrSnoj fazi
reakcije kalcijum digliceroksid prisutan u smeSi biodizel-glicerol i1 da je kalcijum
se moZe zanemariti kada je koli¢ina katalizatora ve¢a od 1 % u odnosu na ulje tako da se CaO
moze koristiti viSe puta (Granados i1 sar., 2009). Takode, ispitivanja sadrzaja Ca u
proizvodima reakcije metanolize pokazuju da je luzenje katalizatora vrlo malo (Cho i sar.,

2009). Sa druge strane, ljuska jajeta, ¢ijom kalcinacijom na odgovarajucoj temperaturi nastaje
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aktivan CaO, moze se upotrebiti uzastopno 13 puta bez prethodne regeneracije i bez
smanjenja kataliticke aktivnosti. Uzastopnom upotrebom nakon 13 ciklusa njegova
kataliticka aktivnost se smanjuje postepeno, a do potpune deaktivacije dolazi posle 17 ciklusa
kao rezultat promene strukture katalizatora zbog nastajanja Ca(OH), (Wei i sar., 2009). Broj
uzastopnih ciklusa u kojima se moze upotrebiti CaO dobijen iz razlicitih jeftinih sirovina
(Skoljki, ljuStura morskih rakova) se, takode, razlikuju (Boey i sar., 2009, Boey i sar., 2011).
Skoljke (Anadara granosa) se mogu upotrebiti najmanje tri puta, pri ¢emu se dobija visoki
prinos metil estara (Cistoce 96,5 %), dok se ljusture morskih rakova mogu upotrebiti 11 puta,
ali ve¢ jednom upotrebljeni katalizator zahteva regeneraciju aktivnosti.

Riblje krljusti se mogu upotrebiti u 6 uzastopnih ciklusa metanolize bez prethodne
regeneracije katalitiCcke aktivnosti bez znacajnije deaktivacije katalizatora. Nerastvorljivost -
tri-kalcijum-fosfat u reakcionoj smesi pripisuje se velikoj baznosti p-tri-kalcijum-fosfata, a
deaktivacija katalizatora nastaje zbog njegove hidratacije u prisustvu male koli¢ine vode u
reaktantima (Chakraborty i sar., 2011).

Stabilnost katalizatora na nosacu je, takode, ispitivana. Smanjenje kataliticke
aktivnosti pri ponovnom kori$éenju katalizatora uocena je u slucaju katalizatora tipa KOH na
alumini (Ma i sar., 2008; Noiroj i sar., 2009), MgO (llgen i Akin, 2009) i NaX (Xie i sar.,
2007), zatim KF impregnisanog na alumini (Liu i sar., 2008; Teng i sar., 2009) i na omotacu
Skampi (Yang i sar., 2009). Aktivnost katalizatora tipa KNO3z na alumini i pepelu, takode,
znacajno opada pri ponovnom koriS¢enju (Benjapornkulaphongi sar., 2009; Kotwal i sar.,
2009; Vyas i sar., 2009).

MacLeod 1 sar. (2008) su zapazili da dolazi do izluZivanja alkalnih metala
impregnisanih na CaO i MgO zbog ¢ega se smanjuje kataliticka aktivnost katalizatora, ali se
doprinosi homogenoj katalizi. Katalizator dobijen impregnacijom K,CO3z; na ugarku
predstavlja, takode, heterogeno-homogeni kataliticki sistem, jer dolazi do izluzivanja K kao
posledica formiranja aktivnog K,O koji je rastvorljiv (Liu i sar., 2011). Izluzivanje kalijuma
je prisutno i kod katalizatora dobijenog sol-gel metodom (Luki¢ i sar., 2009). Katalizator
dobijen mesanjem odredene koli¢ine K,CO3 i MgO, nakon filtracije i kalcinacije na 400 °C,
moze da se koristi 6 puta sa vrlo malim padom aktivnosti od 1-2 % (Liang i sar., 2009a). Isti
slucaj je 1 sa katalizatorom KF/MgO dobijenim na isti nacin (Liang i sar., 2009b), koji je
ponovno koris¢en nakon ispiranja petrol etrom i suSenja na 80 °C.

Mesavine oksida dobijene metodom koprecipitacije manje se izluzuju u odnosu na
pojedinacne okside, §to ukazuje na mogucénost da se pravilnom formulacijom luZenje

katalizatora moze prevazi¢i (Ngamcharussrivichai i sar.,, 2008; Yan i sar., 2009b).

49



Albuquerque i sar. (2008b, 2009) testirali su MgO/CaO, dobijen metodom koprecipitacije, u
metanolizi suncokretovog ulja 1 zakljucili da ne dolazi do izluzivanja aktivne faze. U ovom
slucaju, znacajno smanjenje kataliticke aktivnosti katalizatora se javlja usled blokiranja
aktivnih centara katalize organskim jedinjenjima (intermedijerna jedinjenja ili proizvodi
reakcije). Ngamcharussrivichai i sar. (2008) su utvrdili da su naslage takvih jedinjenja Cinile
viSe od 12 % katalizatora CaO-ZnO kori§¢enog u metanolizi palminog ulja.

Kataliticka aktivnost nekih katalizatora se moZe regenerisati odgovarajuéim
postupcima, tako da oni mogu biti ponovo upotrebljeni za katalizu reakcije metanolize.
Postupci regeneracije se razlikuju i zavise od vrste katalizatora. U slucaju cistog CaO
postupak regeneracije kataliticke aktivnosti se zasniva na ispiranju metanolom (Zabeti 1 sar.,
2009b) ili ponovnom aktivacijom na visokoj temperaturi (Wei i sar., 2009). Veci broj
postupaka radi postizanja zadovoljavajue regenerisane kataliticke aktivnosti zahteva
kombinovanje ispiranja katalizatora odgovaraju¢im rastvaraima i aktivaciju na visokoj
temperaturi. Tako, na primer, ponovnoj aktivaciji na visokoj temperaturi u razli¢itom trajanju
prethodi ispiranje katalizatora, radi uklanjanja adsorbovanih proizvoda, metanolom u slucaju
CaO impregnisanog na grafit oksidu (Zu i sar., 2011), metanolom i n-heksanom u slucaju
CaO dobijenog iz skoljke (Anadara granosa) (Boey i sar., 2011), a smeSom metanola i 5 M
rastvora NH4OH u slu¢aju mesanog oksida Ca i Zn (Ngamcharussrivichai i sar. 2008).

U odredenim slucajevima postupci regeneracije aktivnosti katalizatora na nosacu
mogu biti slozeni 1 zahtevaju ponovnu impregnaciju aktivne komponente katalizatora (Yang 1
Xie, 2007; Yan i sar., 2008). Regeneracija aktivnosti KF impregnisanog na omotacu Skampi
je ostvarena tretiranjem petrol etrom u Soxhlet-ovoj aparaturi 3 h. Na ovaj nacin se uglavnom
moze povratiti prvobitna kataliticka aktivnost, a smanjenje stepena konverzije za 13 % se

zapaza nakon 10 ciklusa njegove primene (Yang i sar., 2009).
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5. HETEROGENO KATALIZOVANA METANOLIZA

5.1. MEHANIZAM HETEROGENO BAZNO KATALIZOVANE
METANOLIZE

Poznavanje mehanizma po kome se odigrava reakcija heterogene katalizovane
alkoholize je od znacaja za definisanje odgovaraju¢eg modela kojim se moze opisati kinetika
procesa. Prema istrazivanjima naj¢esc¢e razmatrani mehanizam odigravanja heterogene bazno
katalizovane metanolize je mehanizam po Eley-Rideal-u (ER). Prema Eley-Rideal-ovom
mehanizmu metanoliza TAG se odigrava u tri stupnja (Dossin i sar., 2006a,b; Kouzu i sar.,
2008). U prvom stupnju dolazi do izdvajanja protona iz molekula alkohola i adsorpcije
alkohola na aktivnom centru katalize heterogenog katalizatora, pri ¢emu nastaje alkoksidni
anjon (slika 5.1). Alkoksidni anjon u drugom stupnju napada karbonilni ugljenik molekula
TAG u tecnoj fazi i nastaje alkoksikarbonil intermedijer iz kojeg se izdvaja molekul alkil
estra i anjon DAG. Zatim anjon DAG u tre¢em stupnju vezuje izdvojeni proton iz alkohola,
pri ¢emu se aktivni centar katalize oslobada za slede¢i ciklus. Liu i sar. (2007) su predloZili
mehanizam odigravanja reakcije metanolize ulja soje katalizovane SrO koji se od ER
mehanizma razlikuje po tome §to nastali anjon DAG moze da reaguje i sa metanolom iz

reakcione smese pri cemu nastaju 1 metoksidni anjoni (slika 5.2).
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Slika 5.1 Mehanizam po Eley-Rideal-u na primeru alkoholize TAG katalizovane CaO
(Kouzu i sar., 2008a)
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Slika 5.2 Mehanizam reakcije metanolize ulja soje katalizovane SrO (Liu i sar., 2007)

Pored ER mehanizma, Hattori predlaZze mehanizam koji polazi od toga da se reakcija
odigrava izmedu adsorbovanih molekula alkohola i TAG na aktivnim centrima Katalize
heterogenog katalizatora. Mehanizam se moze opisati u Cetiri stupnja na primeru alkoholize
etil acetata katalizovane MgO (slika 5.3) (Hattori i sar., 2000). U prvom stupnju (stupanj 1a i
1b) dolazi do adsorpcije alkohola i etil acetata na dva susedna kataliticka centra. Zatim,
dolazi do reakcije izmedu adsorbovanih molekula (stupanj 2) pri ¢emu nastaje intermedijerni
proizvod, koji se dalje razgraduje (stupanj 3) na alkil acetat i adsorbovani etanol, koji se u
sledec¢em stupnju (stupanj 4) desorbuje. Odigravanje reakcije izmedu adsorbovanih molekula
alkohola i TAG na aktivnim centrima katalize heterogenog katalizatora je osnova i
mehanizma po Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson-u (LHHW). Medutim, razlikuje se
po tome §to LHHW mehanizam ne uzima u obzir nastajanje intermedijarnih jedinjenja u
reakciji izmedu adsorbovanih molekula alkohola i adsorbovanih molekula TAG, DAG, i
MAG (Kapil i sar., 2011).

Na osnovu analize predloZzenih mehanizama moZe se izvesti slede¢i zakljucak, da se
bez obzira na njihovu prirodu baziraju na istim postavkama: a) odigrava se prvo hemisorpcija
metanola na aktivnim centrima katalizatora pri ¢emu nastaje metoksid aktivan za nukleofilni
napad karbonilnog jona, b) molekuli TAG prilaze aktivnoj povrSini katalizatora pri ¢emu

reaguju sa metoksidnim jonima na povrSini katalizatora (ER) ili dolazi do hemisorpcije na
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aktivnim centrima na povrSini

metoksidnih jona gde dolazi do reakcije izmedu njih (LH) (Leon-Reina i sar., 2013).
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Slika 5.3 Mehanizam alkoholize etil acetata u prisustvu MgO po Hattori i sar

katalizatora blizu aktivnih centara hemisorbovanih

. (2000)
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5.2. REAKCIONI USLOVI HETEROGENO KATALIZOVANE
METANOLIZE

Rezultati dosadasnjih ispitivanja su pokazali da je brzina heterogene bazno
katalizovane metanolize relativno mala u poredenju sa homogeno bazno katalizovanom
metanolizom, naro€ito u pocetnom periodu reakcije. Razlog tome su najceS¢e difuziona
ograni¢enja, jer je reakciona smeSa trofazni sistem koji se sastoji iz jedne Cvrste faze
(katalizator) i najmanje dve nemesljive te¢ne faze (ulje i metanol). Brzina reakcije heterogeno
katalizovane metanolize 1 prinos MEMK uglavnom zavise od pocetnog molskog odnosa

metanol:ulje, koncentracije katalizatora, temperature i intenziteta mesanja reakcione smese.

5.2.1. Molski odnos metanol:ulje

Heterogeno katalizovana metanoliza izvodi se pri veéem molskom odnosu
metanol:ulje u odnosu na homogeno katalizovani postupak. Prema razmatranim
mehanizmima heterogene katalizovane metanolize najpre dolazi do adsorpcije metanola na
aktivnim mestima katalizatora, a s obzirom na to da se reakcija odigrava u trofaznom sistemu
(metanol-ulje-¢vrsti katalizator) adsorpcija metanola usled difuzionih ograni¢enja moze da
bude limitirajuéi stupanj. Zato se povecanjem molskog odnosa metanol:ulje povecava
pogonska sila adsorpcije metanola, a samim tim i brzina reakcije. Brzina reakcije metanolize
1 prinos MEMK se pove¢avaju do odredene vrednosti iznad koje dalje povecanje molskog
odnosa metanol:ulje nema uticaja (Yang i Xie, 2007;Viriya-empikul i sar., 2010; Sanchez-
Cantl i sar., 2012; Wu i sar., 2013) ili moze da dovede do pada prinosa MEMK (Liu i sar.,
2008). Kao razlog ovakvog uticaja navodi se da sa napredovanjem reakcije dolazi do
izdvajanja glicerola koji se rastvara u visku metanola i inhibicije dalje adsorpcije metanola na
katalizatoru (Viriya-empikul i sar., 2010). Liu i sar. (2008), kao objaSnjenje za pad prinosa
MEMK usled poveéanja molskog odnosa metanol:ulje, navode da se sa povecanjem sadrzaja
metanola u reakcionoj smesi smanjuje koncentracija katalizatora. Istrazivanja su pokazala da
se pri povecanju molskog odnosa metanol:ulje od 6:1 do 30:1 prinos estara povecava od 23 %
do 97,5 % u metanolizi ulja mikroalgi katalizovanoj CaO/Al,O3 (Umdu i sar., 2009).
Optimalni molski odnosi metanol:ulje se razlikuju i zavisi od vrste katalizatora. Optimalni
molski odnos za metanolizu ulja uljane repice katalizovane CaO/MgO je 18:1 (Yan i sar.,
2008), dok je za metanolizu sojinog ulja katalizovane CaO dobijenog iz ljuske jajeta

optimalni molski odnos metanol:ulje 9:1 (Wei i sar., 2009).

54



5.2.2. Koli¢ina katalizatora

Koli¢ina katalizatora, takode, predstavlja jedan od vaznijih faktora koji uticu na
brzinu reakcije 1 prinos MEMK, jer se metanoliza odigrava na aktivnim mestima na povrsini
¢vrstog katalizatora. Upravo zbog ove Cinjenice koli¢ina heterogenog katalizatora koja je
potrebna za katalizu je ve¢a u odnosu na koli¢inu homogenih katalizatora. U zavisnosti od
vrste katalizatora, ispitivan je uticaj razlicite koli¢ine katalizatora u heterogeno katalizovanoj
metanolizi ulja. Brzina reakcije i stepen konverzije TAG povecavaju se povecanjem koli¢ine
katalizatora do odredene vrednosti, iznad koje se stepen konverzije bitno ne menja (Wang 1
Yang, 2007) ili ¢ak moze do¢i do smanjenja konverzije TAG, Sto se pripisuje loSijem
mesSanju reakcione smese u prisustvu velike koli¢ine Cvrste faze (Yang i Xie, 2007).
Optimalna koli¢ina katalizatora tipa CaO/MgO u metanolizi repi¢inog ulja je 2 %, a
povecavanjem koli¢ine katalizatora reakciona smesa postaje viskoznija i raste otpor prenosu
mase u viSefaznom sistemu (Yan i sar., 2008). Sli¢no ponaSanje je zapazeno pri povecanju
koli¢ine CaO (dobijenog kalcinacijom ljuske jajeta) (Wei i sar., 2009), CaO/NaY (Wu i sar.,
2013), KOH/AI,03 (Noiroj i sar., 2009). Prema ispitivanjima Teng i sar. (2009), optimalna
koli¢ina KF/Al,O3 za katalizu metanolize sojinog ulja je, takode, 2 %, pri ¢emu se
obezbeduje dovoljno baznih mesta, odnosno postize se zasi¢enje baznih aktivnih centara
reaktantima. Dalje povecanje koli¢ine katalizatora do 6% obezbeduje veci broj baznih mesta,
ali nisu efikasna u reakciji metanolize, zbog ¢ega nema znacajnog uticaja na povecanje

prinosa MEMK.

5.2.3. Temperatura reakcije

Temperatura bitno uti¢e na brzinu reakcije metanolize. Brzina reakcije je sporija na
nizim temperaturama, a povecava se na visim temperaturama (Dias 1 sar., 2012), a najveci
broj ispitivanja rekacije metanolize izveden je na temperaturi kljucanja metanola. Na
temperaturama iznad kljuanja metanola pri atmosferskom pritisku dolazi do isparavanja
metanola i nastajanja velikog broja mehurova koji inhibiraju reakciju u trofaznom sistemu
(Liu 1 sar., 2007, 2008). Zbog toga je temperatura klju¢anja metanola najceS¢e optimalna
temperatura izvodenja reakcije. Tako su, na primer, reakcije metanolize katalizovane CaO,
CaO/nosac 1 jeftinim katalizatorima c¢iju glavnu aktivhu komponentu ¢ini CaO izvedene
uglavnom na temperaturi klju¢anja metanola ili blizu nje (Yang i Xie, 2007; Yang i sar.,
2009; Kawashima i sar., 2009; Wei i sar., 2009; Viriya-empikul i sar., 2010; Boey i sar.,
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2011; Wu i sar., 2013). Medutim, reakcija metanolize katalizovana nanokristalnim CaO je
uspesno izvedena i na sobnoj temperaturi (Reddy 1 sar., 2006). Na viSim temperaturama 70
°C i1 170 °C izvedene su rekacije metanolize katalizovane jeftinim katalizatorima koji ne
sadrze CaO kao aktivnu komponentu (Chakraborty i sar., 2011; Kotwal i sar., 2009).
Medutim, iako se povecanjem reakcione temperature povecava brzina reakcije metanolize,
izlaganje ulja visSim temperaturama (oko 220 °C) dovodi do njihove degradacije 1 nastajanje

polimernih jedinjenja (Kotwal i sar., 2009), $to je ogranicavajuéi faktor za izvodenje reakcije.

5.2.4. Intenzitet meSanja

Mesanje reakcione smese je bitno, jer omogucéuje suspendovanje ¢vrstog katalizatora
u reakcionoj smesi i bolji kontakt sa reaktantima. Pri malim brzinama mesanja (60 min™) ne
dolazi do potpune konverzije TAG (Wang i sar., 2013). Povecavanjem brzine meSanja na 270
min? prinos MEMK se znaGajno poveéava, dok dalje poveéanje brzine meSanja nema
znacajnog uticaja na prinos. Vyas i sar. (2009) su ispitivali uticaj brzine meSanja na stepen
konverzije TAG u opsegu do 700 min™. Utvrdeno je da se sa povecanjem brzine mesanja do
600 min® povecava i stepen konvezije TAG, nakon &ega poveéanje brzine mesanja (700
min™) nema uticaja. MeSanjem se poboljiava prenos mase s obzirom na to da se reakcija
metanolize odigrava na povrSini ¢vrstog katalizatora. Kada je postignut optimalni prenos
mase, odnosno period reakcije gde brzinu odreduje hemijska reakcija, onda dalje povecanje

brzine me$anja nema uticaja na brzinu reakcije (Encinar i sar., 2010).

5.2.5. Cistoéa reaktanata

Na prinos MEMK u heterogeno katalizovanoj metanolizi utice i Cistoca reaktanata. Na
osnovu istrazivanja heterogeno katalizovane metanolize, opSti zaklju¢ak je da su bazni
heterogeni katalizatori osetljivi na prisustvo vode i SMK u reakcionoj smeSi. Yan i sar.
(2008) su ispitivali razli¢ite sirovine (ulje uljane repice, kikirikija, kokosa 1 svinjsku mast) sa
razli¢itim sadrzajima SMK 1 vode 1 utvrdili da njihovo prisustvo nema znacajnog uticaja na
kona¢ni stepen konverzije TAG, ali da negativno utiCe na brzinu reakcije. PoCetni period
reakcije je sporiji usled prisustva vec¢eg sadrzaja SMK. Prema ispitivanjima Wu i sar. (2013) i
Yan i sar. (2009a), heterogeni katalizatori su manje osetljivi na prisustvo SMK u reakcionoj
smeSi u odnosu na homogene katalizatore. Visok prinos MEMK je ostvaren u reakciji

metanolize ulja soje sa kiselinskim brojem manjim od 4 mg KOH/g (Wu i sar., 2013). S
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druge strane, interesantna su zapazanja pozitivnog uticaja prisustva vode na metanolizu
katalizovanu CaO. Rezultati ispitivanja su pokazali da se prinos MEMK povecava sa
povecanjem sadrzaja vode u metanolu do 2,8 %, a maksimalni prinos MEMK od 95 % se
postize pri sadrzaju vode od 2,03 % (Liu i sar., 2008). Slican efekat prisustva vode u
metanolu na prinos MEMK zapazili su Wu i sar. (2013) u metanolizi sojinog ulja
katalizovanoj CaO impregnisanom na zeolitu NaY. Visok prinos MEMK je postignut pri
koli¢ini vode manjoj od 1,5 %, dok pri vecoj koli¢ini vode prinos naglo opada Sto je
objasnjeno hidrolizom nastalih metil estara i odigravanjem sporednih reakcija ili gubitkom
aktivne komponente katalizatora usled prisustva vode. Na osnovu uporedivanja sa
homogenim katalizatorima za ¢iju efikasnu katalizu prisustvo vode treba da bude manje od
1 na prisustvo vode u reakcionoj smesi. Pozitivan uticaj prisustva vode (do 2 %) u reakcionoj
smesi na prinos MEMK ukazuje na to da se mehanizam heterogene katalize razlikuje od
mehanizma homogene katalize (Yan i sar., 2008). Prema Liu i sar. (2008b) i Kouzu i sar.
(2008b) molekuli vode se adsorbuju na povrsini CaO stvaraju¢i OH-grupe ¢ime se ubrzava

reakcija metanolize.

5.3. UNAPREDENJE HETEROGENO KATALIZOVANE
METANOLIZE

Brzina reakcije heterogene katalizovane metanolize je znatno sporija u odnosu na
homogeno katalizovanu metanolizu, naroCito u pocetnom periodu reakcije. Upotrebom
heterogenog katalizatora u reakciji alkoholize nastaje trofazni sistem u kome se javljaju
difuziona ogranic¢enja koja uti¢u na brzinu reakcije. U cilju prevazilazenja ovih ogranicenja i
povecanja brzine heterogene katalizovane metanolize mogu se koristiti rastvaraci, tzv.
kosolventi koji doprinose boljoj rastvorljivosti ulja i metanola. Kao kosolventi se najéesce
koriste tetrahidrofuran (THF), dimetilsulfoksid, n-heksan i etanol (Zabeti, 2009). Upotreba
THF u metanolizi ulja repice katalizovanoj CaO pokazala je znaajan uticaj na brzinu
reakcije (Gryglewicz, 1999; Reddy i sar., 2006). Takode, i u metanolizi sojinog ulja
katalizovanoj Sr(NO)3/ZnO THF se pokazao kao najefikasniji kosolvent u odnosu na
dimetilsulfoksid i n-heksan, §to se moze objasniti njegovom dobrom rastvorljivo$éu i u
metanolu i u ulju (Yang i Xie, 2007). Ispitivanjem uticaja razlic¢itih kosolvenata (THF,

dietiletar, dioksan, metil etil keton, trietanolamin, n-heksan, etil acetat) na brzinu reakcije
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metanolize katalizovane CaO i prinos MEMK, pored THF, kao efikasan kosolvent pokazao
se i n-heksan (Todorovi¢ i sar., 2013). Primena kosolventa nije uvek prakti¢na jer moze
uzrokovati aglomeraciju Cestica katalizatora i glicerola, a time i smanjenje prinosa estara
(Guan i sar., 2009). Nanosenjem katalizatora na odgovaraju¢em nosacu koji moze obezbediti
vecu specifiénu povrsinu i veli¢inu pora da se mogu povezati i reagovati sa molekulima TAG
je jos jedan nacin kojim se mogu prevazici difuziona ograni¢enja (Zabeti i sar., 2009). Na
brzinu heterogeno katalizovane reakcije moze se pozitivno uticati primenom mikrotalasnog
(Hsiao i sar., 2011) i ultrazvu¢nog zraCenja (Mootabadi i sar., 2010). Ova istrazivanja su
pokazala da se primenom mikrotalasnog (u reakciji metanolize katalizovane CaO) i
ultrazvu¢nog zrafenja (u reakciji metanolize katalizovane CaO, SrO i1 BaO) istovremeno utice
na povecanje brzine reakcije i prinosa metil estara.

Moguénost povecanja kataliticke aktivnosti heterogenih katalizatora uticace, takode,
na brzinu reakcije. Kawashima 1 sar. (2009) su za povecanje kataliticke aktivnosti CaO
koristili metanol ili glicerol kojim su tretirali CaO pre primene u katalizi metanolize, dok su
Huaping i sar. (2006) koristili rastvor amonijum karbonata, a zatim kalcinisali CaO na
visokoj temperaturi. Prisustvo male koli¢ine vode u reakcionoj smesi u koli¢ini manjoj od
2,8% (racunato na masu ulja) ima pozitivan efekat na kataliticku aktivnost CaO (Liu 1 sar.,
2008). Takode, prisustvo male koli¢ine biodizela, MAG 1 DAG kao 1 glicerola u pocetnoj
smesi CaO-metanol uti¢e na povecanje brzine reakcije metanolize (Granados i sar., 2010).
Kataliticka aktivnost CaO na sobnoj temperaturi se znacajno povecava upotrebom
nanokristala CaO kao rezultat male veli¢ine Cestica i velike specifi¢ne povrsine (Reddy i sar.,
2006). Yoosuk i sar. (2010) su dobili kataliticki veoma aktivni CaO metodom hidratacije-
dehidratacije kalcinisanog kre¢njaka, koja podrazumeva dekompoziciju kre¢njaka
kalcinacijom, a zatim hidrataciju nastalog oksida i ponovnu kalcinaciju. U cilju unapredenja
metanolize katalizovane CaO ispitivani su i meSani oksidi Ca i La. Dobijeni rezultati ukazuju
da su meSani oksidi Ca i La kataliticki aktivniji od ¢istog CaO i tolerantniji prema prisustvu
vode 1 SMK u uljima i mogu se uspes$no koristiti u metanolizi nerafinisanih i otpadnih ulja
(Yani sar., 2009).
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5.4. KONTINUALNI POSTUPCI HETEROGENE KATALIZOVANE
METANOLIZE

Poslednjih godina ucinjeni su veliki napori u unapredenju konvencionalnih postupaka
sinteze biodizela razvojem proto¢nih reaktorskih sistema na bazi heterogenih katalizatora koji
bi trebalo da omoguée ostvarivanje visokog prinosa MEMK 1 jednostavne postupke
separacije 1 pre¢iS¢avanja proizvoda. Primenom kontinualnih postupaka u proizvodnji
biodizela znacajno se olaksava kontrola procesa na industrijskom nivou i utice na smanjenje
zapremine reaktora smanjenjem potrebnog vremena zadrzavanja u cilju ostvarenja Zeljenog
stepena konverzije TAG. Na ovaj nacin se postiZe niZa proizvodna cena i uniformniji kvalitet
proizvoda.

Tipovi reaktora. Najcesce korisceni tip reaktora u kontinualnim procesima heterogeno
katalizovane metanolize je reaktor sa nepokretnim slojem katalizatora (MecNeff i sar., 2008,
Xiao 1 sar., 2010, 2012; Ren 1 sar., 2012). Upotrebom ovog tipa reaktora eliminiSe se
postupak odvajanja katalizatora od reakcione smeSe filtracijom jer katalizator ostaje u
reaktoru, a reakciona smesa se kontinualno odvodi iz reaktora. U metanolizi sojinog ulja
koriS¢en je i rotacioni reaktor sa pakovanim slojem katalizatora (Chen i sar., 2011).
Rotiranjem reaktora nastaje centrifugalno ubrzanje, ¢cime se postize efikasnije mikromeSanje
reakcione smeSe usled Cega se brzina prenosa mase povecava. Primenom ovog reaktora
skracuje se vreme trajanja reakcije, ostvaruje visok prinos MEMK i veliki proizvodni
kapacitet. U cilju postizanja visokih prinosa MEMK ispitivani su i membranski reaktori sa
nepokretnim slojem Kkatalizatora (Baroutian i sar., 2011). Pored toga $to porozne membrane
imaju ulogu mikroreaktora koji doprinosi boljem kontaktu reaktanata i katalizatora u porama,
takode, imaju ulogu 1 separatora. Kroz pore membrane prolaze mali molekuli alkil estara
masnih kiselina zajedno sa molekulima akohola i glicerola, ali ne i velike kapi ulja ¢ime se
postize odvajanje proizvoda od reakcione smeSe i pomeranje ravnoteze u smeru nastajanja
proizvoda. Membranski reaktor koji sastoji od keramicke (TiO,/Al,03) membrane i
katalizatora KOH imobilisanim na aktivnom uglju pokazao se efikasnim u metanolizi
palminog ulja (Baroutian i sar., 2011). U metanolizi biljnih ulja ispitivani su i reaktori sa
nepokretnim slojem i kapanjem tec¢nosti. Ovaj tip reaktora predstavlja trofazni reaktor (gas-
teCna-Cvrsta faza), gde teCna i gasovita faza protiCu suprotnostrujno kroz pakovani sloj
katalizatora. Kao gasovita faza se koristi metanol koji se zagreva na temperaturi isparavanja
na dnu kolone do potpunog isparavanja, ¢ije pare prolaze kroz pakovani sloj katalizatora. Do

reakcije alkoholize dolazi pri kontaktu reaktanata na povrSini Cestice katalizatora. Ovi
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reaktori sa pakovanim slojem CaO i Ca/Al oksida su koris¢eni u metanolizi ulja suncokreta i
uljane repice (Son i Kasabu, 2011; Meng i sar., 2013). Prednost ovog tipa reaktora je
jednostavna kontinualna separacija proizvoda koja se zasniva na odvajanju metanola pri
¢emu u smesi ostaju glicerol i MEMK koji se razdvajaju gravitacijom, jer je glicerol u
odsustvu metanola slabo rastvorljiv u smesi MEMK. Pored cevnih reaktora u kontinualnoj
metanolizi ulja koriS¢eni su protocni reaktori sa fluidizovanim slojem katalizatora (Dossin i
sar., 2006a).

Reakcioni uslovi. Prema dosadasnjim istrazivanjima kontinualna metanoliza ulja je
uglavnom ispitivana na tempereturi 60 - 70°C, $to je u vezi sa ¢injenicom da na visokim
temperaturama dolazi do isparavanja metanola i nastajanja mehurova koji mogu da inhibiraju
reakciju. Kontinualni postupci na vi§im temperaturama (>200 °C) se izvode i pri visokim
pritiscima (McNeff i sar., 2008). Heterogeno katalizovana metanoliza u kontinualnim
uslovima je ispitivana pri razli¢itim molskim odnosima metanol:ulje (od 3:1 do 36:1). Veliki
molski odnos metanol:ulje je karakteristiénan za heterogeno katalizovane procese §to je i
razlog velikog opsega ispitivanja molskog odnosa metanol:ulje. U tabeli 5.1 dat je pregled
operativnih i reakcionih uslova kontinualnih postupaka heterogeno katalizovane metanolize.

Jedan od vaznijih parametara za analizu 1 vodenje kontinualnih procesa je protok
reaktanata, odnosno kontaktno vreme (vremena zadrzavanja reakcione smeSe u reaktoru).
Veoma je vazno definisati protok reaktanata kojim se postize optimalno vreme zadrzavanja
reakcione smeSe u reaktoru jer pri malim protocima reaktanata formira se te¢ni film oko
Cestica katalizatora Sto doprinosi otporu prenosa mase 1 rezultira malim stepenom konverzije.
Smanjenje otpora prenosa mase postize se povecanjem protoka reaktanata. Medutim, pri
ve¢im protocima od optimalnih, reaktanti prolaze kroz nepokretni sloj katalizatora brze,
odnosno vreme kontakta reaktanata i katalizatora je malo, zbog Cega se ostvaruje manji
stepen konverzije TAG (Ren i sar., 2012). U kontinualnoj metanolizi katalizovanoj
anjonskom smolom povecavanjem zapreminskog protoka od 0,6 do 1,2 ml/min, stepen
konverzije raste od 85,5 do 95,2 % (Ren i sar., 2012). Daljim povecavanjem protoka do 1,7
ml/min dolazi do znacajnog smanjenja stepena konverzije (70,5 %). Prema Xiao i sar. (2012),
za postizanje visokog prinosa MEMK potrebno je duze vreme zadrzavanja reakcione smese

zbog otpora difuzije unutar pora.
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Tabela 5.1 Pregled operativnih i reakcionih uslova kontinualnih heterogeno katalizovanih postupaka sinteze MEMK

Optimalni reakcioni uslovi

Molski odnos Vreme i
Bilino ulie Tip reaktora / zapremina i metanol-ulie Katalizator/  Temperatura, zadrZavanja o _ Prlnos" Ref.
! ! dimenzije reaktora Ue, koli¢ina °C reakcione Reakcioni uslovi  (Konverzija),
mol/mol ¥ %
smese
1 2 3 4 5 6 7 8 9
WOg/ZFOz; . @i
r
Sojinoulje  Protoéni reaktor 40:1  SO4/Sn0y; 200-300  7,4g/h® WOs/Zro, >250°C  (>90) ! ; an|4
S04/Zr0, /4 g sar. (2004)
Sojino ulje Cevni reaktori sa Nemodifikovani Nemodifikovani
) . ) emodifikovani
Sapunske pakovanim slojem _ i modifikovani N o McNeff i
smese katalizatora® / 0,46x15 cm i 3201 710, Ti0, i 300-450 54598 '5|'(|3C32;350 310°C; 86-95 sar. (2008)
Ulje algi 1,0x15 cm Al;03 ’
Kukuruzno ulje
Cevni reaktor sa pakovanim )
Koriséeno ulje  slojem katalizatora / 10x80 - WOs/ZrO; 75 - - (709 Park i sar.
cm (2008)
Cevni reaktor sa pakovanim Kalcinisani “ .
Repicino ulje  slojem katalizatora sa kre¢ni kamen Cestice katalizatora: Kouzu i
epicino uje ) - . 05107819, ’ 60 1-3h°  1-1,7mm; 0,78:1 96,5
recirkulacijom / 295 cm?; Cestice 1 —4,4 v 2 h sar. (2009)

Koris¢eno ulje

25x600 mm

mm / 40 cm®
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Nastavak tabele 5.1

1 2 3 4 5 6 7 8 9
Katjonske
) ) . e Smola D002; -

) Cevni reaktor sa pakovanim Jonoizmenjivac Kolidina katalizator Liui
Destilat —  gojem Katalizatora/ 1,130 3:1-15:1 ke smole D002, 40-80 =30min oo A0 gg Wang
palminog ulja 002CR. 732 / 18 %; 9:1 mol/mol; 9

cm : 60°C (2009)
10-26 %'
Sojino ulje Cevni reaktor sa i
) pakovanim _ _ _ _
Kanolaulie  qjqiem katalizatora / 60 6136 CACHORICa oy 5o jag min 01 MOVMOLBOTC o Hsieh i
Suncokretovo em® 1.71x26 cm ' ' CO; ’ 168 min sar. (2010)
ulje T
. . Cevni reaktor sa pakovanim Katjonska _ o om . .
UIJe_AIeurltes slojem katalizatora/ 10x80 ~ 4:1-10:1  jonoizmenjivac 40-65 2,7-4h 8:1 mol/mol; €5 °C; 90,21° Lianhua |
fordii cm ka smola 4 h sar. (2010)
. KOH nanesen . . .
Membranski reaktor sa na aktivni ugalj Koli¢ina katalizatora: Baroutian
Palmino ulje pakovanim slojem 1:1¢ /37,5-250 50-70 3,1-3,7 min 157,04 mg/cm?; 70 94 i sar.
katalizatora / 1,6x40 cm mg/cm® °C; 3,1 min (2010)
_ _ Katjonska . .
Cevni reaktor sa pakovanim ) Lo . 2,8:1 g/¢’; koli¢ina .
Korisceno ulje  slojem Katalizatora / 2,5x45 ~ Co>.  JOMOEMEAE o0 65 1870 mi leadcm: 65°C; 9 cnglsan
oris¢eno ulje  slojem katalizatora / 2,5x 12519  kasmola NKC- - -70 min  smole 44 cm; ; (2011)
om 9/11-44 cm" 70 min

[4°)



Nastavak tabele 5.1

1 2 3 4 5 6 7 8 9
Reaktor sa nepokretnim Cestice katalizatora: Son'i
_ slojem katalizatora i 1-2 mm; protok
Ulje suncokreta apanjem tenosti/16x200 i Ca0/7,4-1859 80-140  4,1-7.7ml/n metanola i ulja: 3,8 i %8 Kuzsgﬁbe
mm 4,1 ml/h; 100 °C (2011)
. Koli¢ina
Rotiraju¢i reaktor sa
. . K/y-Al,05/50,4- i . . i sar.
Sojino ulje pakovanim slojem 6:1-24:1 17¥ 6 gz : 30-60 250 ml/h ;Ztahzlitor?_ éé%ég 96,4 Chgg 1' 15 ar
katalizatora ’ mo _mgk, : ( )
1500 min
Cevni reaktor sa pakovanim
Ulje uljane slojem katalizatora i KF/CaO /90- 20-90 visina sloja 03 7 Hu i sar.
repice suprotnostrujnim protokom ) 180 ¢ ) katalizatora: 51,7 : (2012)
gasne i te¢ne faze/6x65 cm cm; 81,5°C
Modifikovani reaktor sa
o nepokretnim slojem )
UIJ? uljane katalizatora i kapanjem 3:1 Ca/Al oksid 65 0’1'% 0,6 ml/min 94,65 Meng |
repice tednosti/333,9 cm?; 2,5x30 mi/min sar. (2013)

cm

% maseni protok reaktanata; ° pod pritiskom od 172 bar; ¢ smanjenje kiselinskog broja polaznog ulja; 9 zapreminski odnos; ¢ ukupno vreme recirkulacije reakcione smese; '
radunato na masu ulja;® maseni odnos metanol:ulje; " visina sloja katalizatora u reaktoru; ! maseni odnos metanol:oleinska kiselina;“broj obrtaja za postizanje centrifugalnog

ubrzanja
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Industrijska primena. Jedini kontinualni postupak heterogeno katlizovane metanolize biljnih

ulja koji je projektovan od strane Axens IFP group Technologies (Francuska) za industrijsku

primenu je poznat kao Esterfip-H proces. Sematski prikaz ovog postupka prikazan je na slici

5.4.
Osnovne karakteristike ovog postupka su:
— visok prinos biodizela (99%),
— glicerol koji se dobija sa ¢istoCom iznad 98%, bez tragova neorganskih soli,
— Jjednostavan postupak (nema ispiranja estara vodom),
— manja potro$nja katalizatora po toni proizvedenog biodizela.
A Parcijalno Parcijalno
isparavanje isparavanje Cist
metanola metanola islgfareni
metanol
Reaktor 1 Reaktor 2 BIODIZEL
K =
\
A Separator 1 Separator 2
Metanol
= 7 > Rekuperacija A
metanola
> Uparavanje
glecerola
Ulje 98% Glicerol
= J > icero =

Slika 5.4 Sema dobijanja biodizela Esterfip-H postupkom (Bournay i sar., 2005)

Postupak dobijanja biodizela koji odgovara standardu kvaliteta biodizela izvodi se u

dva uzastopna reaktora sa nepokretnim slojem Kkatalizatora. Kao katalizator reakcije

metanolize koristi se meSavina oksida cinka i aluminijuma, a reakcija se izvodi na povisenoj

temperaturi 1 pritisku u odnosu na homogeno katalizovanu metanolizu 1 u prisustvu viska

metanola (Bournay i sar., 2005). Ovaj postupak obuhvata i medustepenu separaciju glicerola

¢ime se uti¢e na smanjenje brzine povratne reakcije izmedu glicerola i estara masnih kiselina

1 pomera ravnoteza ove reakcije u smeru nastajanja proizvoda. Visak metanola se uklanja
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posle svakog reaktora delimi¢nim isparavanjem, a zatim se estri i glicerol razdvajaju u
separatoru. Deo za preciS¢avanje dobijenih estara sastoji se od finalnog ispariva¢a metanola
pod vakuumom i adsorbera za fino precis¢avanje. Dobijeni biodizel iz prvog reaktora sadrzi
94,1 %, a iz drugog 98,3 % MEMK. Takode, ovim postupkom dobijen je glicerol, ¢isto¢e 98
%, koji ne sadrzi neorganska jedinjenja, a glavne necisto¢e u njemu su voda, metanol i

metiestri.

55. OPTIMIZACIJA HETEROGENO KATALIZOVANE
METANOLIZE

Optimizacijom procesa postize se njegovo poboljSanje, koje se ogleda u povecanju
prinosa zeljenog proizvoda, povecanju brzine procesa, smanjenju potroSnje energije.
Tradicionalni nadin optimizacije sastoji se u izvodenju procesa pri promeni svakog faktora
ponaosob, dok se drugi drZze nepromenjeni. Ovaj nacin optimizacije je dugotrajan proces, a
dobijeni optimum retko verodostojan, jer se ne uzimaju u obzir interakcije medu faktorima.
Primenom statistickih metoda moguce je istovremeno ispitati uticaj viSe faktora i
optimizovati proces sa minimalnim brojem eksperimenata. Statisticke metode koje se
najcesce koriste u optimizaciji procesa dobijanja biodizela su: pun 1 frakcioni faktorijelni
plan, linearna i nelinerana regresija i dr. Svaka od ovih metoda ima svoje prednosti i
nedostatke zbog Cega se veoma Cesto koriste kombinacije vise metoda. Faktorijelni plan
moze biti veoma efikasan u optimizaciji procesa ako je cilj planiranja eksperimentalnog
istrazivanja odredivanje uticaja procesnih faktora (procesne promenljive, npr. molski odnos
alkohol:ulje, temperatura, koli¢ina katalizatora itd.) i njihovih interakcija na odgovor sistema
(zavisna promenljiva, npr. prinos biodizela). Variranjem analiziranih faktora po odredenom
planu mogu se dobiti potpunije informacije o procesu sa minimalnim brojem eksperimenata i
manjim materijalnim troSkovima. Mogucnost utvrdivanja znacajnosti uticaja veceg broja
faktora na viSe nivoa, postojanje ili nepostajanje znacajnih veza izmedu njih, definisanje
kvantitativnih odnosa izmedu faktora i odgovora sistema doprinosi boljem razumevanju i
poznavanju procesa, kao i verodostojnijem odredivanju optimalnih uslova procesa kojim se
obezbeduje maksimalni prinos estara. Cilj optimizacije jeste i1 definisanje matematickog
modela, koji ¢e se koristi za povecanje razmere i komercijalizaciju procesa proizvodnje
biodizela. U tu svrhu, matemati¢ki model mora biti ocenjen, a njegova statisti¢ka adekvatnost

1 taCnost predvidanja maksimalnog prinosa biodizela mora biti verifikovana.
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5.5.1. Optimizacija reakcionih uslova

Optimizacija reakcionih uslova heterogeno katalizovane metanolize ispitivana je
uglavnom za reakciju izvodenu u Sarznim uslovima. NajceS¢e je ispitivan uticaj pocetnog
molskog odnosa alkohol:ulje, koli¢ine katalizatora, temperature reakcije i vremena trajanja
reakcije. Za odredivanje uticaja reakcionih uslova na prinos MEMK i optimizaciju procesa, u
dosada$njim istrazivanjima najceS¢e je primenjivanja metodologija povrSine odziva u
kombinaciji sa faktorijalnim planom sa ili bez centralnih tacaka, a za opisivanje prinosa
MEMK u funkciji reakcionih uslova je najces¢e primenjivan model polinomne jednaCine
drugog reda (Nakatani i sar., 2009; Kansedo i sar., 2009; Zabeti i sar., 2010; Zanette i sar.,
2011; Boey i sar., 2011; Lee i sar., 2011; Yee i sar., 2011). Pregled opsega ispitivanih
reakcionih uslova, odredenih optimalnih reakcionih uslova, kao i predvideni maksimalni
prinos MEMK heterogeno katalizovane metanolize ulja dat je u tabeli 5.2.

Rezultati statisti¢ke analize uticaja pojedinih faktora na prinos MEMK se delimini¢no
slazu. Prema vecini istrazivanja, temperatura reakcije ima znacajan i pozitivan uticaj na
prinos MEMK (Kansedo i sar., 2009; Zabeti i sar., 2010; Zanette i sar., 2011; Lee i sar.,
2011). Medutim, prema rezultatima istrazivanja Abdullah i sar. (2009) temperatura reakcije u
opsegu 40-90 °C nema statisticki znacajan uticaj na prinos MEMK u reakciji metanolize
palminog ulja katalizovane modifikovanom silikom K/SBA-15. Pozitivan i zna¢ajan uticaj na
prinos MEMK ima i pocetni molski odnos metanol:ulje (Abdullah i sar., 2009; Zanette i sar.,
2011). U slu¢aju metanolize palminog ulja katalizovane montmorilonitom KSF pocetni odnos
metanol:ulje ima manje znacajan uticaj na prinos MEMK u odnosu na uticaj temperature
reakcije (Kansedo i sar., 2009). Boey i sar. (2011) su ispitivali znacajnost uticaja masenog
odnosa metanol:ulje na prinos i stepen Cisto¢e biodizela u metanolizi palminog ulja
katalizovanoj CaO dobijenog iz $koljke Anadara granosa. Analizom se pokazalo da koli¢ina
metanola ima znacajan 1 pozitivan uticaj na obe zavisne promenljive, pri ¢emu ovaj faktor
ima veéi uticaj na stepen c(istoe proizvoda. Medutim, u metanolizi palminog ulja
katalizovane CaO/Al,0O3 molski odnos metanol:ulje u ispitivanom opsegu (6:1 - 24:1) nema
uticaja na prinos MEMK (Zabeti i sar., 2010).

Koli¢ina katalizatora ima, takode, statisticki znacajan uticaj na prinos MEMK.
Povecavanjem koliCine katalizatora povecava se prinos MEMK (Abdullah i sar., 2009;
Nakatani i sar., 2009; Zabeti i sar., 2010; Rezaei i sar., 2013). Analiziraju¢i uticaj koli¢ine
katalizatora (montmorilonita KSF i Amberlyst 15) na prinos MEMK, Zanette i sar. (2011)

dobili su opre¢ne rezultate. Povecanje koli¢ine Amberlyst 15 pozitivno utiCe na prinos
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MEMK, dok je u slucaju primene montmorilonita KSF ovaj uticaj negativan. Negativan
uticaj koli¢ine katalizatora na prinos MEMK je zapazen 1 u slucaju primene kalcinisane riblje
krljusti kao katalizatora metanolize sojinog ulja (Chakraborty i sar., 2011). Ovakav uticaj
koli¢ine katalizatora, kako navode autori, posledica je male brzine mesanja (500 min™) i
slabog dispergovanja katalizatora u reakcionoj smesi.

I vreme trajanja reakcije je znaCajan faktor u optimizaciji procesa. Pozitivan i
znacajan uticaj vremena trajanja reakcije na prinos MEMK zabelezen je u istrazivanjima od
strane Abdullah i sar. (2009), Nakatani i sar. (2009) i Kansedo i sar. (2009).

Prinos MEMK zavisi od medusobnih interakcija reakcionih uslova. Tako na primer,
prinos MEMK se povecava sa istovremenim povecanjem molskog odnosa metanol:ulje 1
koncentracije katalizatora (Hameed i sar., 2009a,b; Wan Omar i Saidina Amin, 2011; Rezaei
i sar., 2013). Takode, Chakraborty i sar. (2011) su zabelezili uticaj interakcije izmedu
molskog odnosa metanol:ulje i koncentracije katalizatora na prinos MEMK, gde je uticaj
koncentracije katalizatora na prinos estara ve¢i pri ve¢em molskom odnosu metanol:ulje.
Negativan uticaj na prinos MEMK pokazala je interakcija izmedu temperature reakcije i
koli¢ine katalizatora (Kansedo i sar., 2009; Lee i sar., 2011; Zanette i sar., 2011), dok je u
metanolizi palminog ulja katalizovane CaO/Al,O3 u ispitivanom opsegu temperature reakcije
(55-65 °C) i koli¢ine katalizatora (1-8 %, u odnosu na masu ulja), uticaj njihove interakcije
pozitivan na prinos estara (Zabeti i sar., 2010). Interakcija izmedu temperature reakcije 1
molskog odnosa metanol:ulje ima pozitivan uticaj na prinos biodizela jer se povecanjem
koli¢ine metanola i temperature olak$ava difuzija metanola do Cestica katalizatora (Wan
Omar i Saidina Amin, 2011). Sa druge strane, znaCajan negativan uticaj interakcije molskog
odnosa metanol:ulje i1 temperature reakcije na prinos MEMK uocen je od strane Zabeti 1 sar.
(2010). Uticaj interakcije koli¢ine katalizatora i vremena trajanja reakcije na prinos estara
ispitivan je od strane Abdullah i sar. (2009), Kansedo i sar. (2009), Hameed i sar. (2009a,b),
Lee i sar. (2011). Znacajan i pozitivan uticaj na prinos MEMK ulja biljke Jatropha curcas
ima povecanje koli¢ine katalizatora pri kra¢em vremenu trajanja reakcije, dok pri duzem
trajanju reakcije metanolize povecanje koli¢ine katalizatora nema znacajnog uticaja (Lee 1
sar., 2011). Slican uticaj je zabeleZen i u slucaju prinosa estara palminog ulja (Kansedo i sar.,
2009). Medutim, u slucaju sinteze MEMK palminog ulja, prinos raste sa povecanjem
vremena trajanja reakcije pri vecoj koli€ini katalizatora (Abdullah 1 sar., 2009). Duze vreme
trajanja reakcije potrebno je pri veéim koli¢inama katalizatora kako bi se postigao bolji
prenos mase i ostvario ve¢i prinos MEMK (Hameed i sar., 2009b). Interakcija izmedu

temperature i vremena trajanja reakcije metanolize uti¢e na prinos MEMK, pri ¢emu prinos
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raste sa povecanjem temperature i vremena trajanja reakcije, ali samo do 70 °C, posle ¢ega
dolazi do opadanja prinosa estara (Abdullah i sar., 2009). Znacajan uticaj na prinos MEMK
zapazen je i pri interakcijama: temperatura kalcinacije-vreme trajanja kalcinacije (Yee i sar.,

2011) i temperatura kalcinacije-molski odnos metanol ulje (Rezaei i sar., 2013).

5.5.2. Optimizacija kontinualne heterogeno katalizovane metanolize

Optimizacija kontinualne heterogene bazno katalizovane metanolize je manje
proucavana. Baroutian i sar. (2010) su ispitivali metanolizu palminog ulja u membranskom
reaktoru sa pakovanim slojem katalizatora (KOH naneSen na aktivni ugalj). Uticaj
operativnih uslova: temperatura reakcije (50-70 °C), koli¢ina katalizatora (37,5-250 mg/cm®
reaktora) i prividna brzina strujanja reakcione smese (0,179-0,212 cm/s) na prinos MEMK
procenjivan je primenom faktorijelnog plana i metodologije povrSine odziva. Prema
rezultatima statisticke analize znaCajan uticaj na prinos MEMK imaju sva tri faktora i
interakcija koli¢ina katalizatora-prividna brzina strujanja reakcione smesSe. Po modelu
polinomne jednacine drugog reda optimalni reakcioni uslovi su: temperatura reakcije 70°C,
koli¢ina katalizatora 157,04 mg/cm3 reaktora 1 prividna brzina strujanja reakcione smese
0,212 cm/s, pri kojima je predviden prinos MEMK od 94 % (Baroutian 1 sar. 2010).
Kontinualna metanoliza ulja uljane repice Kkatalizovane KF/CaO zasnovane na
suprotnostrujnom protoku gasovite (metanolne) i1 tecne (uljne) faze, automatskoj separaciji
glicerola i recirkuacijom metanola u sistemu je ispitivana od strane Hu i sar. (2012). Cilj
0vog istrazivanja je bila optimizacija parametara procesa (temperatura reakcije, visina sloja
katalizatora 1 pritisak u sistemu) 1 utvrdivanje njihovog uticaja na prinos biodizela.
Ortogonalnom analizom reakcionih parametara utvrdeno je da najveci uticaj na prinos
biodizela ima temperatura reakcije, a zatim visina sloja ¢vrstog katalizatora. Za opisivanje
prinosa biodizela u funkciji reakcionih uslova primenjen je model polinomne jednacine
drugog reda koji se pokazao kao advekvatan model, a za procenjivanje uticaja interakcije
temperatura reakcije-visina sloja katalizatora metodologija povrSine odziva. Prema
razultatima analize oba parametara imaju pozitivan i znacajan uticaj na prinos biodizela.
Medutim, njihova interakcija ima negativan uticaj na prinos biodizela. Optimalne vrednosti
temperature reakcije 1 visine sloja katalizatora izracunate po modelu polinomne jednacine,

iznose 81,5 °C i 51,7 cm, respektivno.
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Tabela 5.2 Pregled opsega ispitivanja reakcionih uslova, odredenih optimalnih reakcionih uslova i maksimalni prinos MEMK heterogeno
katalizovane metanolize biljnih ulja

Opseg ispitivanih uslova reakcije Optimalni uslovi reakcije i predvideni maksimalni prinos MEMK

Ulje Katalizator Temperatura Molski odnos Koli¢ina Temperatura Molski odnos Koli¢ina . Ref.

o Temperatura . . o Temperatura . . Prinos,

kalcinacije, reakaiie. °C methanol:ulje, katalizatora, Vreme kalcinacije, reakaiie. °C methanol:ulje, katalizatora, Vreme o
°C 1 mol/mol % °C 1, mol/mol % 0
1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14
Abdullah

Palmino K/SBA-15 350 40-90 6:1-14:1 1-5 2-6 h - 70 11,6:1 3,91 5h 93 i sar.
ulje (2009)

. Hameed i
Palmino 01700 600 65 7,03-12,97 220578 2% - ; 11,43 5,52 9,72h 89,23 sar.
ulje 10,8 h

(2009a)
Koris¢eno  KF/aktivni Hameed |
ul‘.’e seeno Lcali 550 125-175 4:1-20:1 3-7 1-3h - 175 8,85:1 3 1h 83 sar.
J gal (2009b)
.. Nakatani
iﬁje'“o Ca0* 100-1000 65 6:1 5,86-34,14 61’8137 . ; ; - 25 5h  >70 i sar.
J ' (2009)

. - Kansedo
Eﬁ'em'”o L"g;‘tmor"on't ; 50-190 4:1-12:1 15 15h ; 190 8:1 3 3h 79,6 i sar.

J (2009)
Palmino Zabeti |
. CaO/Al,04 718 55-65 6:1-24:1 1-8 5h - 65 12:1 6 5h 97,88 sar.

ulje (2010)

69



Nastavak tabele 5.2

1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14
. . SI/ZrO, 650 90-150 20:1-40-1 2-4  120-240 min - 1155 29:1 2,7 87min 79,7 Wan Omar i Saidina Amin (2011)
Koris¢eno palmino ulje
. Montmorilonit KSF i Amberlyst 15 - 80-160 6:1-14:1  1-20 6h - 160 12:1 5 6h =70 Zanette i sar. (2011)
Ulje Jatropha curcas
Ulje Jatropha curcas CaO-MgO 800 40-200 10-30 1-5 1-5h - 115,87 38,67:1 3,70 3,44h 93,55 Lee i sar. (2011)
Sojino ulje caQ’ 950-1050 60 12-24 6-12 8h 1050 - 24:1 12 - 94,17 Rezaei i sar. (2013)

Dobijen kalcinacijom ljuske ostriga; ° dobijen kalcinacijom skoljki.
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5.6. KINETIKA HETEROGENO KATALIZOVANE METANOLIZE

Proucavanje kinetike procesa metanolize je znacajno za projektovanje reaktora, kao i
analizu i simulaciju procesa radi uspesnog vodenja procesa u industrijskim uslovima. U cilju
proucavanja kinetike procesa potrebno je postaviti adekvatan kineticki model, koji
predstavlja matematicki opis zavisnosti brzine reakcije od reakcionih uslova. Reakcije u
heterogenim sistemima zahtevaju slozenije modele u kojima je, pored zavisnosti brzine
reakcije od reakcionih uslova, potrebno definisati i zavisnost izmedu brzine reakcije i brzine
prenosa mase. Kineticki model se izvodi na osnovu analize pretpostavljenog mehanizma
reakcije (mehanisticki model) ili se pretpostavlja odredena matematicka funkcija koja bi
mogla dobro aproksimirati eksperimentalne rezultate (empirijski model).

U modelovanju kinetike reakcije metanolize primenjivani su slozeni modeli bazirani
na razli¢itim mehanizmima heterogenih reakcija i jednostavniji empirijski modeli. Metanoliza
etil acetata katalizovana MgO je uspe$no opisana modelom koji je baziran na ER mehanizmu
sa adsorpcijom metanola kao limitiraju¢im stupnjem (Dossin i sar., 2006a,b). Po ovom
modelu izracunata vrednost energije aktivacije iznosi 20 kJ/mol, $to ukazuje da je brzina
reakcije katalizovana heterogenim katalizatorom vec¢a u odnosu na homogeno katalizovanu
reakciju natrijum butanolatom (Dossin i sar., 2006b). Modeli bazirani na ER mehanizmu sa
hemijskom reakcijom na povrSini katalizatora kao limitiraju¢im stupnjem koriS¢eni su za
opisivanje reakcije metanolize katalizovane Cvrstim katalizatorima na bazi hidrotalcita u
prisustvu kosolventa (Xiao 1 sar., 2010, Chantrasa i sar, 2011). Upotreba kosolventa eliminiSe
uticaj prenosa mase tako da u ovom slucaju hemijska reakcija na povrsini katalizatora
odreduje brzinu reakcije. Medutim, primena kosolventa ne utiCe na energiju aktivacije
hemijske reakcije (Chantrasa i sar, 2011). Sa druge strane, model izveden po LHHW
mehanizmu sa adsorpcijom metanola kao limitiraju¢im stupnjem, pokazao se odgovarajuéim
za reakciju metanolize TAG katalizovane hidrotalcitima sa razli¢itim sadrzajem Mg i Al. U
poredenju sa modelima zasnovanih na mehanizmima po Eley-Redeal-u i Hattori-ju uovom
slucaju, LHHW model je sa najmanjim brojem parametara kojim se opisuje kinetika procesa,
a pri ¢emu se dobija najbolji fit eksperimentalnih podataka (Kapil i sar., 2011).

S obzirom da modeli bazirani na razli¢itim mehanizmima heterogenih reakcija sadrze
veliki broj parametara koji komplikuju proracune, za opisivanje kinetike sloZenih reakcija su
veoma pogodni empirijski modeli. Metanoliza TAG katalizovana CaO se odigrava u
prisustvu velikog viSka metanola zbog ¢ega se moze smatrati da je koncentracija metanola u

reakcionoj smesi konstantna. Na osnovu ove pretpostavke model se moZe pojednostaviti tako
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da se za opisivanje reakcija metanolize TAG moze primeniti model reakcije pseudo-prvog
reda u odnosu na TAG (Vuji¢i¢ i sar., 2010; Birla i sar., 2012). U slu¢aju metanolize
suncokretovog ulja katalizovane CaO u Sarznim uslovima kinetika je opisana modelom koji
obuhvata ogranicenja prenosa mase TAG u pocetnoj fazi reakcije, nakon ¢ega sledi hemijski
kontrolisan period u kome je brzina reakcije opisana modelom nepovratne reakcije pseudo-
prvog reda u odnosu na TAG (Veljkovi¢ i sar., 2009). Modelom pseudo-prvog reda, koji
obuhvata prenos mase TAG i hemijski kontrolisan period reakcije, opisana je reakcija
metanolize suncokretovog i koris¢enog ulja katalizovana CaO-ZnO (Luki¢ 1 sar., 2013b).
Definisan je ukupni zapreminski koeficijent prenosa mase na osnovu pretpostavke da zavisi
od stepena konverzije TAG. Model pseudo-prvog reda je, takode, primenjen i za odredivanje
kineti¢kih parametara reakcije transesterifikacije palminog ulja sa dimetil karbonatom (Zhang
i sar., 2010). Prema rezultatima Kouzu i sar. (2008), brzina reakcije zavisi od koncentracije
TAG sa napredovanjem reakcije, a kinetika reakcije se menja od nultog do prvog reda u
odnosu na TAG. Ovim pristupom se moze objasniti sigmoidna promena MEMK u toku
reakcije metanolize, koja ukazije na promenljivi red reakcije. Singh i Fernando (2007) su
analizirali kinetiku procesa metanolize sojinog ulja katalizovane PbO, MnO,, CaO, MgO i
BaO izvedene na visokoj temperaturi 1 pritisku. Analizom rezultata odredeno je da se ukupna
reakcija metanolize moze opisati modelom reakcije prvog reda u odnosu na metanol, a
modelom reakcije treeg reda metanoliza ulja katalizovana BaO. Wang i Yang (2007) su
preporucili model reakcije prvog reda u odnosu na TAG, za opisivanje Kinetike reakcije
metanolize ulja soje u prisustvu nano-MgO na visokim temperaturama. Primenom ovog
modela postignuto je dobro slaganje sa eksperimentalnim rezultatima. IzraCunata vrednost
energije aktivacije ukupne reakcije metanolize iznosi 75,94 kJ/mol i manja je u odnosu na
energiju aktivacije nekatalizovane metanolize pri istim reakcionim uslovima. Modifikovan
kineticki model reakcije prvog reda primenjen je i za opisivanje kinetike metanolize sojinog
ulja katalizovane K/y-Al,O3; izvedene u rotiraju¢em reaktoru sa pakovanim slojem
katalizatora (Chen i sar., 2011). Kinetiku procesa metanolize ulja soje katalizovane
Mg(OCHys), definisu tri perioda reakcije: pocetni period koji odreduje unutrasnji prenos mase
na povrsini heterogenog katalizatora, zatim sledi period pseudohomogenog sistema koji je
kontrolisan nepovratnom hemijskom reakcijom i period u blizini postizanja ravnoteze Koji je
odreden povratnom hemijskom reakcijom. Model nepovratne i povratne reakcije pseudo-
drugog reda je kori$¢en za simulaciju procesa i predvidanje prinosa MEMK (Huang i sar.,

2009). Za opisivanje kinetike procesa heterogene katalizovane metanolize trioleina u reaktoru
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sa pakovanim slojem katalizatora i klipnim proticanjem primenjen je model baziran na
kinetici reakcije drugog reda (Portha i sar., 2012). Model je izveden za nestacionarne uslove,
pri ¢emu je uzeta u obzir promena rezima strujanja, unutrasnji i spoljasnji otpor prenosu

mase.
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6. EKSPERIMENTALNI DEO

6.1. HEMIKALIJE

U eksperimentalnim ispitivanjima metanolize suncokretovog ulja koriséeni su:
- Jestivo, rafinisano suncokretovo ulje (Sunce, Sombor, Srbija),
- metanol, &istoée 99,5 % (Zorka Pharma, Sabac, Srbija),
- negaseni kre¢ (kupljen na lokalnoj pijaci),
- HCI, konc. (Centrohem, Beograd),
- n-heksan (HPLC ¢istoce >99,8 %, LGC, Promochem),
- 2-propanol (HPLC cisto¢e >99,5 %, LGC, Carlo Erba) i
- metanol (HPLC ¢&isto¢e >99,9 %, LGC, Promochem).
Fizicko-hemijske karakteristike ulja, koje su odredene standardnim metodama za
masti 1 ulja (AOCS, 1980), prikazane su u tabeli 6.1. Gustina i viskozitet su odredeni na 20
°C piknometrom i rotacionim viskozimetrom (Visco Basic Plus v. 0.8, Fungilab s.a.,

Barcelona, Spanija), respektivno.

Tabela 6.1 Fizicko-hemijske osobine ulja suncokreta

Karakteristika Vrednost
Gustina (kg/m3) 918,4
Viskozitet (mPas) 92,0
Kiselinski broj (mg KOH/qg) 0,24
Saponifikacioni broj (mg KOH/g) 190
Jodni broj (g 1,/100 g) 129

Standardi smesSe metil estara palmitinske, stearinske, oleinske, linolne i linolenske kiseline
(po 20 % od svakog estra), monoolein, diolein i triolein kupljeni su od Sigma-Aldrich (St.
Louis, USA).
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6.2. PRIPREMA | KARAKTERIZACIJA KATALIZATORA

6.2.1. PRIPREMA KATALIZATORA

Kao heterogeni katalizator metanolize ulja suncokreta koriS¢en je negaseni krec¢. Za
potrebe izvodenja eksperimenata u Sarznim uslovima, negaSeni kre€ je usitnjen i mleven. U
slu¢aju kontinualnog postupka metanolize suncokretovog ulja usitnjeni negaseni kre¢ je, pre
upotrebe, prosejan kroz standardna sita, radi izdvajanja frakcija Cestica veli¢ina u opsegu od 1
do 2 mm, od 2 do 3,15 mm i od 3,15 do 5 mm. Priprema katalizatora sastojala se u kalcinaciji
na 550 °C u pe¢i za zarenje u trajanju od 4 h. Nakon hladenja, katalizator je ¢uvan u dobro

zatvorenom staklenom sudu u eksikatoru u prisustvu peleta KOH.

6.2.2. METODE KARAKTERIZACIJE KATALIZATORA

U cilju karakterizacije katalizatora, odreden je sastav nekalcinisanog i kalcinisanog
negasenog kreCa XRD analizom i definisane su njihove teksturalne osobine primenom Hg

porozimetrije 1 fizicke adsorpcije azota na 77 K.

6.2.2.1. Metoda rendgenske difrakcije (XRD)
Za odredivanje sastava nekalcinisanog i kalcinisanog negaSenog kreca koriS¢en je
rendgenski difraktometar model PW-1710 (PHILIPS) primenom Cu-Ko zracenja
(A=0,15418), pri naponu od 40 kV i struji jacine od 30 mA. Intenziteti difraktovanog Cu-Ka

zraCenja mereni su u opsegu 20 od 5° do 85°, u intervalima od 0,02° i vremenu od 0,75 s.

6.2.2.2. Hg-porozimetrija
Za odredivanje prividne gustine korisc¢en je automatski uredaj PASCAL 140 (Thermo
Scientific). Pre punjenja zivom, dilatometar sa uzorkom od cca. 0,300 g je evakuisan 90 min
na sobnoj temperaturi i rezidualnom pritisku manjem od 0,1 Pa. Ukupna zapremina intruzije
zive je merena na uredaju visokog pritiska PASCAL 440 (Thermo Scientific), u opsegu
pritiska od 0,1 do 400 MPa. Za izracunavanje ukupne intruzione zapremine pora, specifi¢ne
povrsine pora, srednjeg radijusa pora (makro i mezo pore), raspodele pora po dimenzijama

pora i prividne gustine, primenjen je softver SOLID Ver 1.3.4 (Thermo Scientific).

6.2.2.3. Metoda adsorpcije/desorpcije azota
Za odredivanje izoterme adsorpcije/desorpcije azota na -196 °C (temperatura te¢nog

azota), koris¢en je Sorptomatic 1990 (Thermo Finnigan), ¢emu je prethodilo degasiranje
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uzoraka na 110 °C u trajanju od 18 h. Specifi¢na povrSina katalizatora izraCunata je
primenom metode po Brunauer, Emmett i Teller-u, na osnovu dela adsorpcione izoterme koja
ukljucuje najbolji linerani fit za p/po do 0,2 (Rouquerol i sar.,1999). Ukupna zapremina pora
izraCunata je pri maksimalnom relativnom pritisku. Zapremina mezopora i raspodela veli¢ina
pora odredene su metodom Barrett, Joyner i Halenda (Barrett i sar.,1951) na osnovu
desorpcionog dela izoterme primenom Lecloux standardne izoterme (Lecloux i sar., 1979).

Zapremina mikropora izraunata je po Dubinin-Radushkevich metodi (Gregg i Sing, 1967).

Za ispitivanje morfoloskih osobina katalizatora koris¢en je JEOL JSM-6610.

6.2.2.4. Odredivanje baznosti
Za odredivanje jacine baznosti negasenog kreca koris¢eni su Hammett-ovi indikatori
(Xie i Li, 2006): phenolphthalein (H_=9,3), thymolphtalein (H_=10,0), thymol violet
(H_=11,0), 2,4-dinitroaniline (H_=15,0) i 4-nitroaniline (H =18,4). Jadina baznosti se
odreduje na osnovu promene boje indikatora. Ukoliko indikator menja boju, katalizator je

vece baznosti, a ako ne dolazi do promene boje indikatora, katalizator je slabije baznosti.

6.3. SARZNI POSTUPAK METANOLIZE SUNCOKRETOVOG ULJA

6.3.1. LABORATORIJSKA OPREMA | EKSPERIMENTALNI USLOVI

Reakcija metanolize je izvedena u trogrlom staklenom balonu, zapremine 250 ml, koji
je opremljen kondenzatorom 1 mehanickom meSalicom. Mehanicka meSalica je postavljena
centralno u balonu, blizu dna suda. Broj obrtaja mesalice meren je pomocu optoelektronskog
brojaca (Laser, Leskovac). Balon je postavljen u staklenu komoru napunjenu vodom, kroz
koju je, pomocu centrifugalne pumpe, cirkulisala voda iz termostatiranog kupatila (Dema,
Ilirska bistrica, Slovenija) radi odrzavanja konstantne temperature u komori (slika 6.1 ). Svi
eksperimenti su izvedeni na temperaturi od 60 °C, atmosferskom pritisku 1 pri brzini meSanja
reakcione smeSe od 900 min-l. Reakcija metanolize je ispitivana pri pocetnom molskom
odnosu metanol:ulje 6:1, 12:1 i 18:1 i kolicini katalizatora 1, 2,5, 51 10 %, racunato u odnosu

na masu ulja.
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Slika 6.1 Fotografija eksperimentalnog postrojenja Sarznog postupka metanolize ulja

6.3.2. POSTUPAK IZVOPENJA REAKCIJE METANOLIZE U SARZNIM
USLOVIMA

Potrebne koli¢ine metanola (10,14, 20,28 i 30,42 g), koja zavisi od pocetnog molskog
odnosa metanol:ulje, i katalizatora (0,4596, 1,149, 2,298 i 4,596 g) su dodate u trogrli balon.
Balon je postavljen u staklenu komoru sa vodom i smeSa metanola i katalizatora je
termostatirana na 60 °C uz mesanje (pri broju obrtaja mesalice 400 min™') 30 min. Odmerena
masa ulja (45,96 g) termostatirana je zasebno na istoj temperaturi, a zatim je ulje dodato u
smeSu metanola i katalizatora u trenutku kada je zaustavljen rad mesalice. Vreme trajanja
reakcije je mereno Stopericom od trenutka ponovnog ukljucivanja mesalice, ali pri ve¢em
broju obrtaja (900 min™).

U toku reakcije, automatskom mikropipetom su uzimani uzorci reakcione smese (1
cm®) u razli¢itim vremenskim trenucima. Radi zaustavljanja reakcije, uzorci su neutralisani
potrebnom zapreminom rastvora HCI (preracunata u odnosu na molski odnos metanol:ulje i
koli¢inu katalizatora), koncentracije 5 mol/dm?® i odmah centrifugirani 15 min na 3500 min™.
Metodom tankoslojne hromatografije (TLC) odreden je preliminarni kvalitativni sastav
uljano-metil estarskog sloja, a metodom teéne (HPLC) hromatografije kvantitativni sastav

uljano-metil estarskog sloja.
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6.4. KONTINUALNI POSTUPAK METANOLIZE ULJA

6.4.1. LABORATORIJSKA OPREMA | EKSPERIMENTALNI USLOVI

Eksperimentalna ispitivanja reakcije metanolize izvedena su u reaktoru sa
nepokretnim slojem Kkatalizatora, ukupne zapremine 500 cm® Fotografija i Sema
laboratorijskog postrojenja prikazane su na slici 6.2. Postrojenje se sastoji od reaktora sa
nepokretnim slojem katalizatora (1), rezervoara za suncokretovo ulje (2) i metanol (3),
tehnickih vaga (4), pumpe za transport reaktanata (5 i 6) i reakcione smese iz reaktora (8),
staklene cevi za uvodenje i termostatiranje reaktanata (7) i gravitacionog Separatora (9).
Reaktor je termostatiran vodom koja protice kroz omota¢ reaktora pomocu centrifugalne
pumpe (Echeim, Nemacka) iz termostatiranog kupatila (Dema, Ilirska Bistrica, Slovenija).
Suncokretovo ulje je transportovano u reaktor pomocu peristalticke (LKB Bromma 12000
Varioperpex), a metanol pomocu klipne pumpe (Pharmacia LKB HPLC Pump 2248).
Reakciona smesa je sa vrha reaktora odvodena u separator (9) pomocu peristalticke pumpe
(Verder).

Radi pracenja kinetike reakcije metanolize u kontinualnim uslovima projektovana je i
izradena segmentna kolona, koja se sastoji od Sest segmenata i pet spojnih elemenata.
Fotografija laboratorijskog kontinualnog postrojenja sa segmentnim reaktorom date su na
slict 6.3. Svaki segment predstavlja reaktor ¢iji zbir pojedinac¢nih radnih zapremina odgovara
radnoj zapremini jednostepenog reaktora. Segmenti su spojeni spojnim elementima u kojima
se nalazi cev pre¢nika 3 mm kroz koji protice reakciona smesa, a na kojima se nalaze izvodi
za uzimanje uzoraka smeSe. Suncokretovo ulje je transportovano u reaktor pomocu
peristalticke (LKB Bromma 12000 Varioperpex), a metanol pomocu klipne pumpe
(Pharmacia LKB HPLC Pump 2248). Reaktanti su, pre uvodenja u reaktor, termostatirani
proticanjem kroz razmenjiva¢ toplote. Reakciona smeSa je sa vrha reaktora odvodena u
separator pomocu peristalticke pumpe (Verder). Temperatura u termostatiranom kupatilu je
merena pomoc¢u mera¢a (Symmetry, Leskovac), a za merenje temperature na izlazu iz
omotaca na poslednjem segmentu reaktora kori$¢en je mera¢ temperature (Laser, Leskovac).

Metanoliza ulja suncokreta u kontinualnim uslovima (jednostepeni i segmentni
reaktor) izvedena je na atmosferskom pritisku i temperaturi 60 °C, pri pocetnom molskom
odnosu metanol:ulje 6:1, 12:1 i 18:1 i vremenu zadrZavanja reakcione smeSe u reaktoru od 1,
15i2h.
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a) b)

~

Slika 6.2 Fotografija (a) 1 Sematski prikaz (b) eksperimentalnog postrojenja sa jednostepenim
reaktorom: 1 - reaktor sa nepokretnim slojem katalizatora,2,3 - rezervoari za
suncokretovo ulje i metanol, 4 — tehnicke vage, 5,6 —pumpe za transport
reaktanata, 7 — staklena cev za uvodenje i terostatiranje reaktanata, 8 — pumpa za
transport reakcione smese iz reaktora, 9 — gravitacioni separator

Slika 6.3 Fotografija eksperimentalnog postrojenja sa segmentnim reaktorom
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6.4.2. POSTUPAK IZVODENJA REAKCIJE METANOLIZE U
KONTINUALNIM USLOVIMA

Pripremljeni katalizator je najpre ispran metanolom u cilju uklanjanja praha CaO sa
povrsine Cestica. Nakon toga, reaktor je napunjen katalizatorom i metanolom i termostatiran
60 min na temperaturi od 40 i 60 °C. Pre uvodenja u reaktor, metanol je dispergovan u struji
ulja, radi umeSavanja. Reaktanti su uvodeni sa vrha reaktora kroz staklenu cev koja prolazi
centralno kroz punjenje reaktora, radi termostatiranja, tako da reakciona smesa struji kroz
reaktor odozdo naviSe. U toku reakcije, u odredenim vremenskim trenucima, uzimani su
uzorei reakcione smese (1 cm®), koji su centrifugirani 15 minuta na 3500 min™, radi
razdvajanja uljano-estarskog od alkoholnog sloja. Kvantitativni sastav uljano-metil estarskog
sloja (razblazenja 1:200 u smesi 2-propanol/n-heksan; 5:4 v/v) odredivan je metodom tecne
hromatografije (HPLC).

Nacin izvodenja reakcije metanolize u segmentnom reaktoru je isti kao i u
jednostepenom reaktoru. Nakon ispiranja katalizatora metanolom, svaki segment je posebno
napunjen katalizatorom i metanolom, zatim su segmenti spojeni spojnim elementima i, pre
uvodenja reaktanata, termostatirani na 60 °C u trajanju od 60 min. Pre uvodenja u reaktor,
metanol je dispergovan u struji ulja, radi umeSavanja. Reaktanti su uvodeni na dnu reaktora,
cemu je prethodilo njihovo termostatiranje na temperaturi reakcije proticanjem kroz
razmenjiva¢ toplote. U toku reakcije, u razli¢itim vremenskim trenucima, ispustanjem
reakcione smeSe kroz izvode na spojnim elementima uzimani su uzorci (I cm®) i
centrifugirani radi izdvajanja uljano-metil estarskog od alkoholnog sloja. Kvalitativni i
kvantitativni sastav uljano-metil estarskog sloja odredivani su metodom tankoslojne i te¢ne

(HPLC) hromatografije, respektivno.

6.5. ANALITICKE METODE

Napredovanje reakcije metanolize sa vremenom pracena je promenom sastava
reakcione smese u toku reakcije metodama tankoslojne i te¢ne hromatografije. Sadrzaj Ca*
jona u metilestarskoj fazi odreden je primenom ICP analize.

6.5.1. Kvalitativni sastav

Za preliminarno odredivanje kvalitativnog sastava uljano-metil estarskog sloja
reakcione smese koriS¢ena je metoda tankoslojne hromatografije (TLC). Uzorci uljano-metil

estarskog sloja rastvoreni su u smesi 2-propanol/n-heksan (5/4 v/v) u odnosu 1:10. Rastvori
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uzoraka nanoseni su na TLC plo¢e (10 x 10 cm, Silica gel 60 Fys4; Merck, Darmstadt,
Nemacka) pomocu automatske mikropipete (10 pl) u koli¢ini od 3 pl po mrlji. Hromatogram
je razvijan smeSom Nn-heksan - etil acetat - sir¢etna kiselina (90:10:1, v/v/v) (Kaeida i sar.,
1999), a zatim suSen toplim vazduhom. Za izazivanje mrlja koriS¢ene su pare joda (Stahl,

1967).

6.5.2. Kvantitativni sastav

Kvantitativni sastav uljano-metil estarskog sloja reakcione smeSe odredivan je
metodom te¢ne hromatografije (HPLC) izvedene na hromatografu (Agilent 1100 Series)
opremljenim degaserom, binarnom pumpom, termostatiranom kolonom i UV/VIS
detektorom. Uzorci uljano-metil estarskog sloja su rastvarani u smesi 2-propanol/n-heksan
(5:4 v/v) u odnosu 1:200. Svi koris¢eni rastvaraci i uzorci su filtrirani kroz Milipore filter
0,45 um. Zapremina injektiranog uzorka je 20 ul. Razdvajanje je izvrSeno na koloni (Zorbaks
Eclipse XDB-C18; 4,6 x 150 mm, 5 um) sa protokom binarne smeSe rastvarata: metanol
(rastvarad A) i smeSa 2-propanol/n-heksan (rastvaraé B) od 1 cm®min, sa linearnim
gradijentom od 100 % A do 40 % A + 60 % B za 15 min. Temperatura kolone je bila 40 °C.
Komponente su detektovane na 205 nm.

Sadrzaj acilglicerola 1 metil estara (u %) u smesi odredivan je kao odnos povrSine
odgovarajucih pikova sa hromatograma i ukupne povrsine pikova koji odgovaraju svim
komponentama u smeSi. Koncentracije acilglicerola 1 metil estara u smesi su izracunate
pomocu kalibracionih krivih, koje daju zavisnost mase analita (tri-, di- i monooleata i metil
oleata) od povrSine pikova hromatograma.

Stepen konverzije TAG (Xa) racunat je na osnovu sadrzaja TAG (%) u uljano-

estarskoj frakciji reakcione smeSe pomocu jednacine:
x, =1—TAG/100 (6.1)

Stepen konverzije TAG je fitovan sigmoidalnom zavisnoscu:

_ A1—A4A;
Xa = 1+e(®x—x0)/dx

+ 4, (6.2)

poznatoj kao Boltzman-ova funkcija primenom kompjuterskog programa (OriginPro 8.0
Trial). Funkcija opisuje variranje stepena konverzije TAG od njegove najnize (A;= 0) do
najvise (Az) vrednosti, x je vreme u kome je ostvaren stepen konverzije TAG (Xa), Xo je vreme
u kojem se stepen konverzije TAG nalazi na sredini izmedu svoje najniZe i najvise vrednosti,

a dx je strmina krive.
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6.5.3. ICP analiza
Sadrzaj Ca®* jona u metilestarskoj fazi odreden je primenom ICP analize na uredaju
Thermo Scientific iICAP-6500 Duo ICP-OES sa Ar-plazmom. Uzorci su pripremljeni
mikrotalasnom digestijom (Mikrotalasna pe¢nica BERGHOF MSW 3+) u prisustvu azotne

kiseline.

6.6. STATISTICKA OBRADA EKSPERIMENTALNIH REZULTATA

U optimizaciji procesa metanolize suncokretovog ulja katalizovane negaSenim
kreCcom u reaktoru sa nepokretnim slojem katalizatora primenjen je nepotpuni faktorijelni
plan 3% sa ponavljanjem u kombinaciji sa metodom povriine odziva. Znacajnost faktora tj.
reakcionih uslova (pocetni molski odnos metanol:ulje, vreme zadrzavanja reakcione smese u
reaktoru i temperatura reakcije) i njihove kombinacije procenjivan je pomocu metode analize
varijansi (ANOVA), primenom kompjuterskog programa Design-Expert 7.0.0. Izvedene su
jednacine viSestruke regresije koje pokazuju zavisnost prinosa MEMK od faktora i njihovih

interakcija.

82



/. REZULTATI I DISKUSIJA

7.1. KARAKTERIZACIJA NEGASENOG KRECA

7.1.1. XRD analiza

Difraktogrami XRD analize nekalcinisanog 1 kalcinisanog uzorka negasenog kreca su
prikazani na slici 7.1. Na difraktogramima oba uzorka uoc€avaju se Sest dominantna difrakciona
pika koji odgovaraju CaO (JCPDS 04-006-5940), sto ukazuje da se oni sastoje uglavnom od
Ca0O. Na difraktogramu nekalcinisanog uzorka negaSenog kre€a mogu se uociti dva pika na
polozajima 20 ~18,2° i 34,2° koji odgovaraju Ca(OH), (JCPDS-PDF 044-1481), ¢iji slab
intenzitet ukazuje na prisustvo Ca(OH), u veoma maloj koli¢ini. Ovi pikovi se ne uo¢avaju na
difraktogramu kalcinisanog uzorka, §to je posledica transformacije Ca(OH); u CaO u toku
kalcinacije. Sa druge strane, na difraktogramu kalcinisanog uzorka negasenog kreca se uocava
pik na 20 = 29,4° koji prema JCPDS-PDF 005-0586 odgovara CaCOs. Intenzitet difrakcionog
pika CaCOs; je veoma slab, §to ukazuje da je on prisutan u kalcinisanom negaSenom krecu u
tragovima. CaCO3 moze nastati usled reakcije CaO sa atmosferskim CO, u toku pripreme

kalcinisanog uzorka za XRD analizu ili u toku samog XRD merenja.
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Slika 7.1 Difraktogram nekalcinisanog i kalcinisanog negasenog kreca

7.1.2. Teksturalne karakteristike
7.1.2.1. Hg-porozimetrija

U tabeli 7.1 prikazani su rezultati Hg-porozimetrije nekalcinisanog i kalcinisanog
negaSenog kreca.Vrednosti ukupne zapremine pora, kao i vrednosti gustine i prividne gustine
ovih uzoraka, skoro su iste. Takode, sa slike 7.2, gde su prikazane raspodele zapremine pora
nekalcinisanog 1 kalcinisanog negaSenog kre€a, uoCava se da su krive ukupne intruzione
zapremine pora oba uzorka sli¢nog oblika, narocito deo krive gde su precénici Cestica veci od 500
nm. Na krivoj za kalcinisani uzorak uofava se neSto manja vrednost ukupne intruzione
zapremine pora koja ukazuje da proces kalcinacije utiCe na stepen aglomeracije Cestica
negaSenog kreca. Oblik krivih za oba uzorka u oblasti pora pre¢nika ve¢eg od 140 nm (pore

izmedu Cestica) je slican, $to ukazuje na sli¢nu raspodelu veli¢ina aglomerata. Medutim, oblik
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krive za kalcinisani uzorak katalizatora razlikuje se pri pre¢niku pora manjem od 140 nm i

odnosi se na zapreminu pora unutar ¢estica. Dostupna zapremina kalcinisanog negaSenog kreca u

ovom delu je 2,5 puta veca u odnosu na nekalcinisani negaseni kre¢. Ovo jasno ukazuje da

proces kalcinacije ima uticaj na otvaranje sistema pora (maksimalnog pre¢nika 16,8 nm), pri

¢emu dolazi do povecanja specificne povrsine skoro 2 puta.

Tabela 7.1 Teksturalne osobine nekalcinisanog i kalcinisanog negaSenog kreca

Hg-porozimetrija

N,-fizisorpcija na 77 K

Negaéeni Vtot»Hga Vinterb VintraC SHg Phoulk pHg SBET Vtot-NZ Vmes Vmic
kreé (mm¥g) (mm°g) (mm’g) (m¥g) (glem’) (glem®)  (m7g) (mm¥g) (mmg)  (mmY/g)
Nekalcinisani = g5ng  go32 277 72 0601 1231 46 85 14 2
Kalcinisani - g410 7722 688 132 0600 1210 95 125 50 4
U opsegu pritiska: 20,1 — 400 MPa; 0,1 — 10 MPa; 10 - 400 MPa.
1000 — — 1000
V., nekalcinisani nekalcinisani
N\ o ‘.
kalcinisani
750 - . . <4 750
V.. kalcinisani

a nekalcinisani __ 3 i
E AV S aomm =27-7 Mm lgi =
é 500 N kalcinisani  __ 3 E 7 500 8.’
£ AV 54 4onm =68.8 mm'/g %
> i S
D<140 nm | ©

250 4 ) = 4 250
16.8 nm
0 - pore izmedu Cestica - 40
|

100
D (nm)

—
1000

————
10000

Slika 7.2 Raspodela zapremine pora nekalcinisanog i kalcinisanog negaSenog kreca
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7.1.2.2. Np-fizisorpcija

S obzirom na to da Hg-porozimetrija visokog pritiska nije pogodna za odredivanje
veli¢ina pora ispod 3,7 nm, izvrSena su merenja fizisorpcije azota u cilju dobijanja potpune slike
o uticaju procesa kalcinacije na teksturalne osobine negasenog kreca. Rezultati merenja su
prikazani u tabeli 7.1 i na slici 7.3. Prema IUPAC nomenklaturi, izoterme za nekalcinisani i
kalcinisani uzorak negaSenog kreca pripadaju tipu II (slika 7.3), koji je karakteristiCan za
makroporozne ili neporozne materijale (Rouquerol i sar., 1999). Medutim, na osnovu male
specifi¢ne povrsSine i ukupne zapremine pora, nekalcinisani negaseni kre¢ je okarakterisan kao
neporozni materijal.

Razlika u obliku adsorpciono-desorpcionih izotermi nekalcinisanog i kalcinisanog uzorka
negasenog kreca je ocigledna, narocito pri relativnom pritisku ve¢em od 0,7. Postojanje
histerezne petlje u ovom delu za kalcinisani negaSeni kre¢ potvrduje promenu teksturalnih
karakteristika (koje su uocene i pri analizi Hg porozimetrije) tokom procesa kalcinacije u odnosu
na nekalcinisani negaseni kre¢. Iako se najzastupljenije vrednosti pre¢nika pora odredenih za
kalcinisani uzorak Na-fizisorpcijom (12,9 nm) i Hg-porozimetrijom (16,8 nm) razlikuju, one
potvrduju postojanje mezopora u kalcinisanom uzorku koji se ne uocava kod nekalcinisanog
negaSenog krec¢a. Prema Jacobson i sar. (2008), idealni ¢vrsti katalizatori za sintezu biodizela
treba da imaju mezopornu strukturu (pore u opsegu od 2 do 50 nm) jer veli¢ina molekula TAG
iznosi priblizno 5,8 nm. Znatno veca veli¢ina pora katalizatora od molekula TAG je pozZeljna, jer
se smanjuje ogranic¢enje prenosa mase TAG (Lotero 1 sar., 2005).

Svi teksturalni parametri (BET povrSina, ukupna zapremina mezopora i mikropora) su
veci za kalcinisani nego za nekalcinisani uzorak negaSenog kreca, $to je posledica oslobadanja

gasovitih proizvoda i istovremenog nastajanja novih pora tokom kalcinacije.
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Slika 7.3 Izoterme adsorpcije/desorpcije azota nekalcinisanog i kalcinisanog negaSenog kreca

SEM mikrografi uzoraka nekalcinisanog i kalcinisanog negasenog kreca prikazani su na
slici 7.4. MozZe se zapaziti da su Cestice oba uzorka nepravilnog oblika, koje se razlikuju po
veli¢ini i obliku. Cestice nekalcinisanog negasenog kre¢a su veée i zaobljenih ivica, dok su
Cestice kalcinisanog negasenog kre¢a manje i ostrih ivica, sa vidljivim porama. Ovo je u skladu
sa rezultatima BET analize, koja je pokazala da su zapremina i pre¢nik pora veéi kod
kalcinisanog negaSenog krea. Na osnovu ovoga moZe se zakljuciti da termicka priprema

katalizatora uti¢e na njegove morfoloske osobine.

SEI 30KV 2350007 . =——— SEI 30KV X25000  1pm  —

UB-RGF

UB-RGF P

Slika 7.4 SEM mikrografi nekalcinisanog i kalcinisanog negaSenog kreca
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U cilju potpunije karakterizacije katalizatora, odredena je baznost nekalcinisanog 1
kalcinisanog negaSenog kreca. Baznost nekalcinisanog negasenog kreca krece se u opsegu 9,3-10
1 povecava se nakon kalcinacije do opsega 15-18,4. Veca baznost kalcinisanog negasenog kreca
povoljno utice na njegovu kataliticku aktivnost. Povecanje baznosti negasenog kreca tokom

kalcinacije posledica je stvaranja oksida vece baznosti od nekalcinisanog negasenog kreca.

7.2. METANOLIZA SUNCOKRETOVOG ULJA U SARZNIM
USLOVIMA

Promena sastava reakcione smeSe tokom metanolize suncokretovog ulja katalizovane
negasenim krecom prikazana je na slici 7.5. Oblik krive koji opisuje promenu sadrzaja MEMK u
toku reakcije je sigmoidan. Na pocetku, sadrzaj MEMK se sporo povecava, zatim naglo raste i na
kraju se uspostavlja ravnoteza. Istovremeno sa nastajanjem MEMK, udeo TAG u reakcionoj
smesi se smanjuje sa napredovanjem reakcije, 1 to najpre sporo, zatim brze i na kraju ostaje skoro
konstantan u fazi ravnoteze. Udeo meduproizvoda, MAG 1 DAG, od samog pocetka reakcije je
veoma mali i ostaje skoro nepromenjen do kraja reakcije. Sigmoidna zavisnost promene sadrzaja
MEMK sa vremenom ukazuje na uticaj prenosa mase TAG u pocetnom periodu reakcije.
Maseno-prenosna ogranicenja su posledica postojanja trofaznog sistema koji se na pocetku
reakcije sastoji iz ¢vrste faze (katalizator) 1 dve nemesljive te¢ne faze (ulje 1 metanol). Identi¢no
ponaSanje promene sastava reakcione smeSe sa vremenom utvrdeno je i u slucaju metanolize
suncokretovog ulja katalizovane CaO p.a. (Veljkovi¢ i sar, 2009; Ledon-Reina i sar., 2013),
Ca(OH); (Stamenkovi¢ i sar. 2010) i CaO-ZnO (Luki¢ i sar., 2013a, 2013b). Pored heterogeno
katalizovane metanolize, sigmoidna zavisnost promene sadrzaja MEMK uocena je 1 u slucaju
homogeno katalizovane metanolize (Noureddini i Zhu, 1997, Vicente i sar., 2005). Ovakav oblik
konverzionih kriva karakteristican je za autokatalizovane reakcije i reakcije sa promenljivim
mehanizmom. Reakcija metanolize odigrava se na povrSini katalizatora izmedu metoksidnih
jona, koji nastaju adsorpcijom metanola na aktivnim centrima Cestica katalizatora, 1
adsorbovanog acilglicerola. Sa napredovanjem reakcije metanolize smanjuje se koncentracija
adsorbovanih metoksidnih jona, a povecava udeo raspolozivih aktivnih centara na povrSini

katalizatora za adsorpciju molekula acilglicerola. Na ovaj naéin, povecava se brzina prenosa
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mase TAG, a hemijska reakcija postaje limitirajuci stupanj i u daljem toku odreduje ukupnu

brzinu procesa metanolize (Veljkovi¢ i sar, 2009).
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Slika 7.5 Promena sastava reakcione smeSe sa napredovanjem reakcije metanolize ulja
suncokreta katalizovane negaSenim kreCom (koli¢ina katalizatora 10 %; molski

odnos metanol:ulje 18:1; TAG - ®; MAG - A; DAG - B; MEMK - @)
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7.2.1. UTICAJ KOLICINE KATALIZATORA NA STVARANJE MEMK

Na slici 7.6 je prikazan uticaj koli¢ine katalizatora na stvaranje MEMK u toku reakcije
pri konstantnom pocetnom molskom odnosu metanol:ulje. Na osnovu prikazanih rezultata moze
se zakljuciti da se sa povecanjem koli¢ine katalizatora pocetni period reakcije skracuje, kao i da
se skoro potpuna konverzija TAG postize za krace vreme. UoCeno ponasanje je posledica
povecanja ukupnog broja Cestica katalizatora u reakcionoj smesi, a samim tim i aktivnih centara
katalize na njihovoj povrsini, $to doprinosi poveéanju brzine prenosa mase TAG. Medutim,
povecanje koli¢ine katalizatora iznad 5 % pri molskom odnosu metanol:ulje 18:1 nema
znacajnog uticaja na ukupnu brzinu reakcije 1 prinos MEMK (slika 7.6¢). Razlog tome je da se
koli¢inom katazatora od 5 % (u odnosu na masu ulja) obezbeduje dovoljan broj katalitickih
aktivnih mesta da se postize zasi¢enje molekulima metanola i TAG pri ovom molskom odnosu,
tako da dalje povecanje koli¢ine katalizatora obezbeduje veéi broj aktivnih mesta koja nisu
efikasna u reakciji metanolize. Isti uticaj koli¢ine katalizatora na prinos MEMK zapazen je od
strane Teng i sar. (2009).

Povecanje stapena konverzije TAG sa povecanjem koli¢ine katalizatora su zapazili i
drugi istrazivaci (Dias i sar., 2012; Liu i sar., 2012; Wang i sar., 2012, 2013). U zavisnosti od
vrste katalizatora 1 reakcionih uslova, stepen konverzije TAG se povecava do odredene vrednosti
koli¢ine katalizatora, dok dalje povecanje koli¢ine katalizatora nema uticaja (Teng i sar., 2009;
Wang i Yang, 2007; Wang i sar., 2012; Wei i sar., 2009; Wu i sar., 2013; Yan i sar., 2008) ili
dovodi do smanjenja stepena konverzije TAG (Noiroj i sar., 2009; Yang i Xie, 2007). Ovo se
moze pripisati povecanju viskoznosti reakcione smese zbog ¢ega se smanjuje efikasnost mesanja
reakcione smese (Yang i Xie, 2007) 1 povecavaju maseno-prenosna ograni¢enja u viSefaznom

sistemu (Wu i sar., 2013; Yan i sar., 2008).
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Slika 7.6 Uticaj koli¢ine katalizatora na stvaranje MEMK pri konstantnom molskom odnosu
metanol:ulje (a) 6:1; (b) 12:1; (c) 18:1; (koli¢ina katalizatora, %: 1- ®; 2.5 - A;5 - H;
10 - @)
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7.2.2. UTICAJ MOLSKOG ODNOSA METANOL:ULJE NA STVARANJE
MEMK

Promena sadrzaja MEMK u toku reakcije pri razli¢itim molskim odnosima metanol:ulje i
konstantnoj koli¢ini katalizatora prikazana je na slici 7.7. Sa ove slike se moze uociti da uticaj
pocetnog molskog odnosa metanol:ulje na stvaranje MEMK zavisi od koli¢ine katalizatora. Pri
manjoj koli¢ini katalizatora 1 % (slika 7.7a), pocetni period spore reakcije traje duze pri
molskom odnosu 12:1 u odnosu na reakciju pri molskom odnosu 6:1, §to se moze objasniti
smanjenjem koncentracije katalizatora povecanjem zapremine reakcione smeSe. Sa daljim
povecanjem koli¢ine metanola (pri molskom odnosu metanol:ulje 18:1) smanjuju se gustina 1
viskoznost reakcione smeSe zbog ¢ega je meSanje efikasnije, Sto doprinosi brzem prenosu mase i
boljoj dostupnosti kataliticki aktivnih centara molekulima reaktanata, a samim tim povecava se
brzina reakcije i1 skracuje pocetni period spore reakcije. Medutim, pocetni molski odnos
metanol:ulje nema uticaj na vreme trajanja reakcije, a ravnoteza se postize skoro u isto vreme pri
svim ispitivanim uslovima. Prinos MEMK je nesto ve¢i pri ve¢im pocetnim koli¢inama metanola
jer visak metanola pomera ravnotezu reakcije U pravcu stvaranja MEMK. Liu i sar. (2008) su
zapazili da poveéanje zapreminskog odnosa metanol:ulje do 0,5:1 (S§to odgovara molskom
odnosu 12:1) povecava brzinu reakcije metanolize, dok dalje povecanje zapreminskog odnosa
utice na smanjenje brzine reakcije. Ovakvo ponaSanje objasnili su ograni¢enim pristupom
acilglicerola aktivnim centrima katalize usled smanjenja koncentracije katalizatora.

Uticaj pocetnog molskog odnosa metanol:ulje na brzinu stvaranja MEMK opada sa
povecanjem koli¢ine katalizatora. Tako, pri koli¢ini katalizatora od 2,5 %, zapaZen je isti uticaj
molskih odnosa metanol:ulje 6:1 1 12:1 na brzinu reakcije metanolize kao i1 u slucaju manje
koli¢ine katalizatora (1%). Medutim, dalje povecanje koli¢ine metanola nema uticaj na brzinu
reakcije. Sa druge strane, povecanje molskog odnosa metanol:ulje nema uticaj na prinos MEMK
(slika 7.7b). Pri ve¢im koli¢inama katalizatora 5 % i 10 %, pocetni molski odnos metanol:ulje ne
uti¢e na brzinu reakcije i prinos MEMK (slika 7.7¢ i 7.7d). Ovakvo ponaSanje je najverovatnije
rezultat kombinovanog uticaja smanjenja koncentracije katalizatora 1 efikasnijeg meSanja
reakcione smeSe u prisustvu vece koliCine metanola. Kao rezultat manje koncentracije
katalizatora pri vecoj koli¢ini metanola, smanjuje se broj prolaza cCestica katalizatora kroz
medufaznu povrSinu usled ¢ega je manja dostupnost kataliticki aktivne povrSine, tako da je i

brzina prenosa mase TAG prema kataliticki aktivnim centrima manja. Sve ovo doprinosi
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smanjenju ukupne brzine reakcije. Sa druge strane, pri vecoj koli¢ini metanola, gustina i

viskozite treakcione smeSe su manji, pa se postize efikasnije mesanje koje doprinosi povecanju

brzine prenosa mase TAG prema kataliti¢ki aktivnim centrima i ukupne brzine reakcije. Ova dva

efekta suprotnog dejstva doprinose odrzavanju konstantne brzine reakcije metanolize uprkos

povecanju molskog odnosa metanol:ulje.

U dosadasnjim istrazivanjima (Sanchez-Cantu i sar., 2012; Viriya-empikul i sar., 2010;

Wu i sar., 2013; Yang i Xie, 2007), viSe je ispitivan uticaj molskog odnosa metanol:ulje na

prinos MEMK nego na brzinu reakcije metanolize. Generalno, u zavisnosti od ispitivane vrste i

kolic¢ine katalizatora, prinos MEMK raste sa povec¢anjem molskog odnosa metanol:ulje do 9:1

(Wu i sar., 2013), 10:1 (Sanchez-Cantu i sar., 2012) ili 12:1 (Yang i Xie, 2007; Viriya-empikul i

sar., 2010), dok dalje povecanje koli¢ine metanola nema znacajnog uticaja na prinos metil estara.

80

150
t (min)

T
160

240

50

80

120
t (min)

160

200

240

b) 100

BuU+

20 4

50 4

40

T
a0

T
120

t (min)

T
160

T
200

240

T
40

T
80

120
t (min)

T
189

T
200

220

Slika 7.7 Uticaj molskog odnosa metanol:ulje na stvaranje MEMK pri konstantnoj koli€ini
katalizatora (a) 1 %; (b) 2.5 %; (c) 5 %; (d) 10 %; (molski odnos metanol:ulje: 6:1 - ®;
12:1- A;18:1-1)
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7.2.3. MODELOVANJE KINETIKE REAKCIJE METANOLIZE U SARZNIM
USLOVIMA

Reakcija metanolize ulja se odigrava u tri uzastopne reverzibilne reakcije u kojima
nastaju DAG, MAG, MEMK i glicerol. Ukupna reakcija metanolize ulja moZze se prikazati

slede¢om stehiometrijskom jednacinom:
A+3B=3R+S (7.1)

pri ¢emu je A - TAG, B - metanol, R — MEMK i S glicerol. Pored ove reakcije, moguce je
odigravanje sporednih reakcija, i to: saponifikacija acilglicerola i neutralizacija SMK.

Pri modelovanju Kkinetike metanolize suncokretovog ulja uvedene su sledece

pretpostavke:

1. Na pocetku reakcije, reakciona smeSa predstavlja trofazni sistem koji se sastoji od ¢vrste faze
(katalizator) i dve nemesljive teCne faze (metanol i ulje suncokreta). Sa napredovanjem
reakcije dolazi do nastajanja DAG, MAG, MEMK i glicerola, §to doprinosi slozenosti
sistema. S obzirom na to da je brzina nestajanja DAG i MAG veca od brzine nestajanja TAG,
njihove koncentracije su male u reakcionoj smesi, tako da se za modelovanje sinteze MEMK
1z ulja suncokreta 1 metanola moZe iskoristiti jednacina 7.1.

2. Mesanje reakcione smese je idealno, zbog Cega su sastav reakcione smese i1 raspodela Cestica
katalizatora u smesi uniformni.

3. Reakcija metanolize se odigrava samo izmedu metoksidnih jona i molekula acilglicerola
adsorbovanih na povrSini katalizatora (Veljkovi¢ 1 sar., 2009). Uticaj homogene katalize,
koja poti¢e od izluzivanja katalizatora, moze se zanemariti kada je koncentracija katalizatora
jednaka ili ve¢a od 1 % (racunato u odnosu na masu ulja) (Granados i sar., 2009).

4. Brzina prenosa mase metanola prema Cesticama katalizatora i brzina adsorpcije metanola na
aktivnim mestima katalizatora ne limitiraju ukupnu brzinu reakcije (Veljkovi¢ i sar., 2009).

5. Promena sadrzaja MEMK u toku reakcije metanolize je sigmoidna usled meseno-prenosnih
ogranicenja (Veljkovi¢ i sar., 2009; Stamenkovi¢ i sar., 2010). Sigmoidni oblik konverzione
krive karakteristi¢an je za reakcije sa promenljivim mehanizmom i autokataliti¢ke reakcije.

Noureddini 1 Zhu (1997) su uocili promenljivi mehanizam za opisivanje kinetike homogene
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bazno katalizovane metanolize ulja suncokreta. Autokatiliticko ponaSanje homogene bazno
katalizovane metanolize ulja suncokreta, Stamenkovi¢ i sar. (2007) su objasnili
“samopovecanjem” medufazne povrsine zbog smanjenja veli¢ine kapi metanolne faze usled
intenzivnog mesanja i nastajanja DAG i MAG koji imaju ulogu emulgatora. Takode, nastali
MEMK mogu da imaju ulogu kosolventa, tako da pospeSuju dalje odigravanje reakcije
metanolize (Park i sar., 2009).

U slucaju heterogeno katalizovane metanolize ulja suncokreta, sigmoidna promena
sadrzaja MEMK je rezultat ograni¢enja prenosa mase TAG usled male dostupnosti aktivne
povrsine katalizatora (Veljkovi¢ 1 sar., 2009, Stamenkovi¢ 1 sar., 2010). Da bi se definisala
jednacina za brzinu heterogeno katalizovane metanolize ulja suncokreta, uvedene su dve
pretpostavke:

a. Brzina reakcije u odnosu na TAG je nultog reda kada je koncentracija TAG velika u

pocetnom periodu reakcije, a prvog reda u odnosu na TAG kada je koncentracija

TAG mala u zavrSnom periodu reakcije, tj.:

afi(cy) = =2 (7.2)

K+cy

dcgy
dt

gde je: c4- koncentracija TAG, t- vreme trajanja reakcije i K- parametar modela
kojim se definiSe afinitet TAG prema aktivnim centrima katalizatora. Ovo prakticno
zna¢i da limitiraju¢i stupanj reakcije metanolize ukljucuje vezivanje molekula
reaktanta (TAG) za aktivna mesta na povrSini katalizatora, koja su prisutna u
ogranic¢anom i konacnom broju (Levenspiel, 1999).

b. Reakcija metanolize pokazuje autokataliticko ponaSanje usled nastajanja MEMK.
PonaSaju¢i se kao kosolventi, MEMK pospeSuju meSljivost ulja suncokreta i
metanola i doprinose stvaranju vec¢e medufazne povrSine i brzem prenosu molekula
TAG ka aktivnim centrima katalizatora. Pored toga, prolaz Cestica katalizatora kroz
katalizatora. Oba efekta (brzi prenos mase TAG ka aktivnim centrima katalizatora i
bolja dostupnost aktivne povrSine katalizatora) povecavaju brzinu reakcije. Na
osnovu ovoga moze se zakljuciti da je brzina nestajanja TAG proporcionalna

koncentraciji MEMK:

_dstA oc f(cg) = (o + Cr) (7.3)
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gde je: cg- koncentracija MEMK, a cgo- hipoteticka pocetna koncentracija MEMK
koja odgovara pocetnoj dostupnoj aktivnoj povrsini katalizatora. Parametar modela
Cro je uveden da bi se uvazila ¢injenica da u trenutku t=0, kada je cz=0, brzina

nestajanja TAG nije jednaka nuli.

Uzimajuéi u obzir obe pretpostavke, dobija se sledeca jednacina kinetickog modela:

——= =k filca) - folcr) =k A (cro t cr) (7.4)

dt - m’ K+cy
gde je k,,, - prividna konstanta brzine reakcije.

Ako se koncentracije TAG i MEMK izraze preko stepena konverzije TAG:

Ca = Cao " (1 —x4) (7.5)

CR = 3 ) CAO * XA (76)

gde je c40- pocetna koncentracija TAG, dobija se sledeca diferencijalna jednacina:

dxg _ . (1—x4)"(cro+3-ca0X4)
a0 m K+ca0'(1—x4) (77)

na osnovu koje se odreduju parametri modela k,,, K i cg,.

Brzina unutra$nje difuzije nema uticaj na brzinu reakcije metanolize jer je kalcinisani
negaseni kre¢ okarakterisan kao mezoporozan materijal. Prema rezultatima Hg-porozimetrije
I No-fizisorpcije, najzastupljenije vrednosti pre¢nika pora odredenih za kalcinisani negaSeni
kre¢ su u opsegu koji karakteriSe mezoporozne materijale (od 2 do 50 nm) i znacajno su veci
od veli¢ine tipi¢cnog molekula TAG (Jacobson i sar., 2008). Prisustvo veceg srednjeg
precnika pora minimizira difuziona ogranicenja reaktanata (Lotero 1 sar., 2005).

Brzina desorpcije 1 prenosa mase proizvoda sa povrsine katalizatora u te¢nu fazu ne utice na

ukupnu brzinu procesa.
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8. Neutralizacija SMK se zanemaruje s obzirom na to da je njihov sadrzaj u suncokretovom ulju
beznaCajan. Takode, reakcija saponifikacije se zanemaruje, tako da je koncentracija

katalizatora u reakcionoj smesi konstantna (Veljkovi¢ i sar., 2009).

7.2.4. ANALIZA REZULTATA KINETICKIH ISPITIVANJA

Za odredevanje kinetickih parametara (k,,, K i cgo) U predlozenom modelu (jednacina
7.4) koriSc¢ena je nelinearna regresija primenom kompjuterskog programa Polymath, pri ¢emu je
procena kinetickih parametara izvrSena minimiziranjem funkcije cilja pomocu Levenberg-
Marquardt-ovog algoritma.

Na slici 7.8 prikazana je zavisnost kineti¢kih parametara, ¢ije su vrednosti date u tabeli
7.2, od koncentracije Kkatalizatora. Parametri k,, i K se linearno povecavaju sa poveanjem
koncentracije katalizatora, a koeficijent pravca linearne zavisnosti se povecava sa povecanjem
molskog odnosa metanol:ulje (slika 7.8a i b). Ovo, na prvi pogled, ukazuje da k,,, i K pored toga
§to zavise od koncentracije katalizatora, zavise i od molskog odnosa metanol:ulje. Ovakav
zakljuéak je taCan za parametar k,,, Koji predstavlja prividnu konstantu brzine reakcije.
Medutim, vrednosti parametra K su iste pri razli¢itim molskim odnosima metanol:ulje, §to se
moze uociti na slici 7.8b, a postojanje tri prave je rezultat smanjenja koncentracije katalizatora
zbog povecanja ukupne zapremine reakcione smeSe. S obzirom na to da je parametar K mera
afiniteta TAG prema kataliti¢ki aktivnim centrima, povecanje njegove vrednosti sa povecanjem
koli¢ine katalizatora je rezultat povecanja broja kataliticki aktivnih centara. Sa druge strane,
parametar cp, se poveéava sa poveéanjem koncentracije Katalizatora do 0,23 mol/dm® (5to
odgovara koli¢ini katalizatora od 2,5 % u odnosu na masu ulja), a njegova vrednost ostaje
konstantna s daljim povecavanjem koncentracije katalizatora nezavisno od molskog odnosa

metanol ulje (slika 7.8c).
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Tabela 7.2 Vrednosti kinetickih parametara k,,, K i cgq za razli¢ite molske odnose metanol:ulje

'\rfqzltsalso?;i?jzs Koliéina(l;.j]l;alizatora Ky, (min®) K (mol/dm?) Cro (Mol/dm?)
1 0,062 1151 0,001
25 0,100 1,606 0,002
6:1 5 0,132 3,020 0,002
10 0,257 6,050 0,002
1 0,095 1153 0,0003
25 0,095 1,808 0,002
12:1 5 0,194 3,020 0,002
10 0,412 6,050 0,002
1 0,084 1414 0,0006
25 0,101 1,808 0,002
18:1 5 0,261 2,915 0,002
10 0,443 6,050 0,002
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Slika 7.8 Zavisnost k,, (a), K (b) i cgo (c) od koncentracije katalizatora pri razli¢itim molskim
odnosima metanol:ulje: 6:1 -@; 12:1 -A; 18:1 -®
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Parametri k,, 1 K u funkciji koncentracije katalizatora i molskog odnosa metanol:ulje

mogu se izraziti na slede¢i nacin:
km = f(Ccat: Cpo) (7.8)

K = f(ccatl CBO) (7'9)

gde je: c.,; — koncentracija katalizatora, a cgy— pocetna koncetrancija metanola.

Zavisnosti k,,/cgy | K/cgy od koncentracije katalizatora prikazane su na slici 7.9.
Ekperimentalni podaci dobijeni pri svim molskim odnosima grupiSu se oko dve prave linije koje
polaze iz koordinatnog pocetka. Linearne zavisnosti k,/cgy | K/cgy 0d koncentracije
katalizatora su opravdane visokim vrednostima R? (0,980 i 0,961, respektivno). Nagibi dobijenih
pravih linija predstavljaju vrednosti konstante brzine reakcije (k) i afiniteta TAG prema aktivnim
centrima katalizatora (K. Na osnovu dobijenih lineranih zavisnosti, jednacine 7.8 i 7.9 mogu
biti napisanena slede¢i nacin:

km = k- Ccqr* Cpo (7.10)

K =K’ ccqt * Cpo (7.11)

Vrednosti ki K’ iznose 0,045 dm®/(mol°min) i 0,813 dm®mol, respektivno.
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Slika 7.9 Zavisnost k,,/cgg , K/cgy 1 koncentracije katalizatora pri svim molskim odnosima

metanol:ulje

7.2.5. SIMULACIJA METANOLIZE SUNCOKRETOVOG ULJA U SARZNIM
USLOVIMA

Radi provere verodostojnosti predloZzenog modela, izvrSeno je poredenje izraCunatih 1
eksperimentalnih vrednosti koncentracija TAG i MEMK. Koncentracije TAG i MEMK su
izraCunate na osnovu jednaina 7.5 i 7.6, dok su vrednosti stepena konverzije TAG (x,)
izraCunate pomoc¢u kompjuterskog programa Polymath na osnovu jednacine 7.7. Slika 7.10
prikazuje promene koncentracija TAG i MEMK sa vremenom pri razli¢itim molskim odnosima
metanol:ulje. UoCava se veoma dobro slaganje izmedu eksperimentalno dobijenih podataka i
podataka izraCunati primenom kinetickog modela. Dobro slaganje izmedu razvijenog kinetickog
modela i eksperimenta potvrduje srednje relativno odstupanje izracunatih i eksperimantalnih
vrednosti stepena konverzije TAG (x,), koje iznosi +5,0 % (na osnovu 168 podataka), Sto

potvrduje verodostojnost predlozenog kinetickog modela.
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Slika 7.10 Poredenje koncentracija TAG i MEMK izra¢unatih primenom kinetickog modela (TAG: —;
MEMK: - - -;) sa eksperimentalno dobijenim podacima (TAG - puni simboli, MEMK - prazni
simboli) pri molskim dnosima metanol:ulje 6:1 (a), 12:1 (b) i 18:1 (c) (koli¢ina katalizatora,
%:1-®;25-A;5-1;,10- @)
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7.3. METANOLIZA SUNCOKRETOVOG ULJA U KONTINUALNIM
USLOVIMA

7.3.1. GRANULOMETRIJSKA ANALIZA NEGASENOG KRECA

Granulometrijska analiza usitnjenog negaSenog kreca izvedena je prosejavanjem kroz
standardna sita, Ciji su rezultati prikazani u tabeli 7.3. Najve¢i maseni udeo (53,32 %) u

usitnjenom negaSenom krecu ima frakcija Cestica negasenog kreca veli¢ine od 2 do 3,15 mm.

Tabela 7.3 Rezultati granulometrijske analize

Broj frakcije Veli¢ina otvora (mm) Masa frakcije (g) Maseni udeo frakcije (%)

1 >5 2,12 0,66
2 3,15 26,63 8,33
3 2 170,51 53,32
4 1 92,21 28,83
5 <1 28,33 8,86
Ukupno 319,8 100,00
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7.3.2. OPTIMIZACIJA REAKCIONIH USLOVA KONTINUALNOG PROCESA

METANOLIZE ULJA

U eksperimentima koji su imali za cilj optimizaciju reakcionih uslova kontinualnog

procesa metanolize ulja suncokreta koriS¢ena je frakcija Cestica negasenog kreca veli¢ine od 2 do

3,15 mm.

Metanoliza suncokretovog ulja je izvedena u jednostepenom reaktoru sa nepokretnim

slojem negaenog kreta i optimizovana primenom nepotpunog faktorijelnog plana 3° sa

ponavljanjem. Eksperimenti su izvodeni nasumicno, kako bi se izbegle greske usled uticaja

faktora (procesni faktori ili nezavisne promenljive) na prinos MEMK (odziv ili zavisha

promenljiva). Optimizacija je obuhvatila tri faktora: pocetni molski odnos metanol:ulje, vreme

zadrzavanja reakcione smese u reaktoru i temperatura reakcije. Faktori i primenjeni nivoi dati su

u tabeli 7.4. Donji, centralni i gornji nivo faktora oznaceni su sa -1, 0 i 1, respektivno. Matrica

eksperimenata sa kodiranim i nekodiranim nivoima faktora i eksperimenlano odredenim

prinosima MEMK data je u tabeli 7.5.

Tabela 7.4 Procesni faktori

Oznaka o Nivoi
Faktor Jedinica
parametra (-1) 0) )

Molski

A odnos metanol:ulje mol/mol 6:1 12:1 18:1
Vreme
zadrZavanja

B reakcione h 1 1.5 2
smese u reaktoru

C Temperatura °C 40 60
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Tabela 7.5 Matrica eksperimenata: napotpuni faktorijelni plan 3% sa ponavljanjem

Proba Matrica eksperimenata Odziv
Kodirani faktori Nekodirani faktori Prinos MEMK (%)
Faktor Faktor Faktor Faktor Faktor Faktor

A 5 c A B c Ser. 1 Ser. 2
1 -1 -1 -1 6 1,0 40 12,90 10,15
2 -1 -1 1 6 1,0 60 87,95 87,29
3 -1 0 1 6 1,5 60 92,07 91,34
4 -1 1 -1 6 2,0 40 20,97 18,43
5 -1 1 1 6 2,0 60 94,00 95,14
6 0 -1 -1 12 1,0 40 13,74 15,08
7 0 -1 1 12 1,0 60 97,16 97,85
8 0 0 1 12 1,5 60 98,79 98,62
9 0 1 -1 12 2,0 40 43,27 41,27
10 0 1 1 12 2,0 60 98,80 98,62
11 1 -1 1 18 1,0 60 98,48 97,96
12 1 0 1 18 1,5 60 98,87 97,79
13 1 1 1 18 2,0 60 99,06 98,93

7.3.2.1. Analiza varijansi (ANOVA)

Znacajnost uticaja ispitivanih faktora i njihovih interakcija na prinos MEMK statisticki je
ocenjivana metodom ANOVA. Statisti¢ki znacaj faktora i njihovih interakcija na prinos MEMK
procenjivan je na osnovu njihovih F- i p-vrednosti. Sto je veéa F-vrednost faktora, veéi je i
njegov znacaj. Vrednosti p manje od 0,05 ukazuju na znacajne faktore i njihove interakcije pri
nivou poverenja 95 %. Prema rezultatima statisticke analize (tabela 7.6) moze se zakljuciti da u
ispitivanim opsezima faktora i sa p vredno$s¢u manjom od 0,0001, sva tri faktora i njihove
interakcije imaju statisticki znacajan uticaj na prinos MEMK. Temperatura ima najveci uticaj na

prinos MEMK, na §ta ukazuje i najveca F-vrednost ovog faktora. Ovo je u skladu sa rezultatima
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optimizacije reakcionih uslova kontinualnog postupka metanolize palminog ulja (Baroutian i
sar., 2010) 1 ulja uljane repice (Hu i sar., 2012), gde je zabelezen najveéi znacaj uticaja
temperature reakcije na stepen konverzije TAG, odnosno prinos MEMK. Znacajan uticaj
temperature na prinos MEMK je zapazen u metanolizi ulja Jatropha curcas katalizovane

katalizatorom tipa CaO-MgO u Sarznim uslovima (Lee i sar., 2011).

Tabela 7.6 Rezultati ANOVA

) ) Srednja
Izvor Suma Broj stepeni
kvadratna  F -vrednost p - vrednost
promene kvadrata slobode
vrednost
Model 31796,39 9 3532,93 3242,51 <0,0001
A 200,80 1 200,80 184,30 < 0,0001
B 713,18 1 713,18 654,55 < 0,0001
C 10981,99 1 10981,99 10079,23 < 0,0001
AB 110,19 1 110,19 101,13 < 0,0001
AC 39,25 1 39,25 36,02 < 0,0001
BC 464,39 1 464,39 426,21 <0,0001
A? 46,24 1 46,24 42,44 < 0,0001
B’ 0,38 1 0,38 0,35 0,5608
ABC 207,43 1 207,43 190,38 <0,0001
Cista greska 12,03 13 0,93
Ukupna
B 31813,83 25
korekcija

Molski odnos metanol:ulje 1 vreme zadrzavanja reakcione smeSe u reaktoru, takode,
imaju znacajan uticaj na prinos MEMK, ali je manji u odnosu na uticaj temperature reakcije. Na
osnovu F-vrednosti, moze se zakljuciti da vreme zadrzavanja reakcione smese u reaktoru ima
veci uticaj na prinos MEMK u odnosu na molski odnos metanol:ulje. Statisti¢ki znacajniji uticaj
temperature 1 vremena zadrzavanja reakcione smese na prinos MEMK u odnosu na molski odnos
metanol:ulje zapazili su i Sakthivel i sar. (2013). Prinos MEMK na izlazu iz reaktora je veéi pri
duzem vremenu zadrZavanja reakcione smese u reaktoru. Ovi rezultati se slazu sa rezultatima Co

i sar. (2011) o statisticki pozitivnom uticaju vremena zadrZavanja reakcione smese u reaktoru na
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prinos MEMK. Rezultati istrazivanja uticaja vremena trajanja reakcije na prinos MEMK u
Sarznim uslovima izvodenja heterogeno katalizovane metanolize ulja su kontradiktorni. Na
jednoj strani, statisti¢ki pozitivan i znacajan uticaj vremena trajanja reakcije na prinos MEMK
zabelezili su Abdullah i sar. (2009), Konsedo i sar. (2009) i Nakatani i sar. (2009). Na drugoj
strani, Hameed 1 sar. (2009a) su zakljucili da vreme trajanja reakcije nema znacajan uticaj na
prinos MEMK u metanolizi palminog ulja katalizovane KF/ZnO.

Od kvadrata individualnih faktora samo kvadrat vremena zadrZavanja reakcione smese u
reaktoru nema statisticki znacajan uticaj na prinos MEMK. Kvadrat temperature je izostavljen u
analizi jer se radi o nepotpunom faktorijelnom planu 3%, prema kome se temperatura menja na
dva nivoa (tabela 7.4). U istrazivanju metanolize ulja Jatropha curcas u reaktoru sa nepokretnim
slojem kiselog katalizatora (Sakthivel i sar., 2013) utvrdeno je da kvadrat vremena zadrzavanja
reakcione smeSe u reaktoru i molski odnos metanol:ulje imaju statisticki znacajan uticaj na
prinos MEMK, dok uticaj kvadrata temperature nije statisti¢ki znacajan.

Povecanjem molskog odnosa metanol:ulje postizu se veéi prinosi MEMK, jer viSak
metanola pomera ravnotezu u smeru nastajanja MEMK. Ovi rezultati se slazu sa ve¢inom
rezultata statisticke analize heterogene katalizovane metanolize ulja u Sarznim uslovima
(Abdullah 1 sar., 2009; Konsedo i sar., 2009; Zanette i sar., 2011). Povecanje prinosa metil estra
usled povecanja molskog odnosa metanol:ulje zapazeno je u slu¢aju kontinualne metanolize
izvedene u rotiraju¢em rektoru sa pakovanim slojem katalizatora (K/y-Al,O3) (Chen i sar., 2011).
Prema rezultatima Zabeti i sar. (2010), molski odnos metanol:ulje nema znacajan uticaj na prinos
metil estara ili, drugim recima, povecanje molskog odnosa od 6:1 do 24:1 ne uti¢e na prinos
metil estara palminog ulja u Sarznim uslovima. Negativan uticaj molskog odnosa metanol:ulje na
prinos MEMK utvrden je za metanolizu sojinog ulja u prisustvu riblje krljusti (B-Caz(PQO,),) kao
katalizatora (Chakraborty i sar., 2011) i metanolizu kokosovog ulja u reaktoru sa pakovanim

slojem anjonske smole (Co i sar., 2011).
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7.3.2.2. Modelovanje primenom viSestruke regresije

U analizi eksperimentalno dobijenih vrednosti prinosa MEMK primenjen je model

viSestruke regresije koji odgovara polinomnoj jednacini drugog reda:
+b1 X7 + byy X% + by3X? (7.12)

gde je: Y - odgovor ili odziv (zavisna promenljiva, tj. prinos MEMK), b, - koeficijent regresije, b,
i b; - linearni i kvadratni koeficijenti regresije, b; i by - koeficijent dvoparametaske i
troparametarske interakcije (i, j, k=1,2,3), a X; - faktori (nezavisne promenljive, tj. pocetni
molski odnos metanol:ulje (A), vreme zadrzavanja reakcione smese (B) 1 temperatura reakcije
(C), respektivno).

Broj stepena slobode modela iznosi 9 i odreduje broj ¢lanova regresione jednacine. Zbog
toga je opsta regresiona jednacina redukovana za kvadratni ¢lan procesne promenljive X, Koji
prema ANOVA analizi nema statisticki znacajan uticaj na prinos MEMK i X3 koji je izostavljen
u analizi jer se radi o nepotpunom faktorijelnom planu 3%. Modifikovani oblik jednacine koji je
koriS¢en za ispitivanje uticaja procesnih faktora i njihovih interakcija i modelovanje odziva, dat

je slede¢om jednacinom:

Parametri modela odredeni su viSestrukom nelinearnom regresijom koriS¢enjem
nekodiranih i kodiranih faktora i prinosa MEMK iz tabele 7.5. Jednacine modela sa kodiranim i

nekodiranim (stvarnim) faktorima su, respektivno:
Y = 63,32+ 6,47A + 7,71B + 34,98C + 4,15AB — 2,86AC — 6,22BC — 3,40A? — 5,69ABC (7.14)
Y =-87,47 — 10,584 — 52,83B + 2,52C + 10,87AB + 0,24AC + 1,03BC —

—0,0944% — 0,194BC (7.15)

Dobijeni model vazi samo u razmatranom opsegu eksperimentalnih uslova. Prema
modelu (jednacina 7.14), temperatura reakcije, vreme zadrzavanja reakcione smese u reaktoru,

molski odnos metanol:ulje i interakcija molskog odnosa metanol:ulje i vremena zadrzavanja
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reakcione smese imaju sinergisti¢ki uticaj na povecanje prinosa MEMK na §ta ukazuju pozitivne
vrednosti  koeficijenata ispred odgovaraju¢ih clanova. Ostali ¢lanovi dvoparametaske i
troparametarske interakcije, kao i kvadratni ¢lan model imaju antagonistic¢ki uticaj na povecanje
prinosa estara.

Kvalitet slaganja modela procenjen je na osnovu vrednosti odnosa F,,4., verovatnoce
Pmoder KOeficijenta determinacije (R?), korigovanog koeficijenta determinacije (adj. R?) i
koeficijenta varijacije (C.V.). Prema ANOVA rezultatima, F,,q4.-Vvrednost (3242,51) je mnogo
veca od kriti¢ne vrednosti (£o,05,9,16=2,54), a p-vrednost ovog modela je vrlo niska (p < 0,0001),
Sto znaci da je model statistiCki znacajan u okviru 95 % nivoa poverenja. p-vrednost nedostatka
fita od 0,1724 ukazuje da on nije znacajan u odnosu na ¢istu greSku i da model zadovoljavajuce
fituje eksperimentalne podatke. Vrednost RZ od 0,9995 ukazuje da se model moze koristiti sa
odli¢nom precizno§¢u za predvidanje prinosa MEMK, jer se 99,95 % varijacija u prinosu
MEMK moze objasniti regresionim modelom, dok je samo 0,05 % ovih varijacija rezultat drugih
nekontrolisanih faktora. Visoka vrednost adj. R (0,9991) pokazuje, takode, da se regresioni
model moze koristiti za predvidanje prinosa MEMK sa odlicnom precizno$éu. Poklapanje
vrednosti koeficijenta determinacije (R?) i korigovanog koeficijenta determinacije (adj. R%)
ukazuje da primenjeni model ne obuhvata parametre koji nemaju znacaj. Vrednost pred.R’
iznosi 0,9982 i veoma se dobro slaze sa vredno$éu adj. R, §to znadi da se modelom postize
veoma dobar fit podataka i procena odziva u ispitivanom opsegu eksperimentalnih uslova. Mala
vrednost koeficijenta varijacije (1,42) pokazuje visok stepen preciznosti i pouzdanosti modela.

Graficki prikaz poredenja stvarnih vrednosti prinosa MEMK 1 vrednosti dobijenih
primenom regresionog modela dat je na slici 7.11a. Na osnovu slike se moze zakljuciti da se
predvidene i esksperimentalne vrednosti prinosa MEMK veoma dobro slazu, §to potvrduje i
srednje relativno odstupanje izmedu predvidenih i stvarnih vrednosti prinosa MEMK od +2,4 %
(26 podataka). Radi potvrdivanja adekvatnosti modela, odredivano je da li reziduali prate
normalnu raspodelu. Reziduali su, najpre normalizovani u odnosu na standardne devijacije (po
Studentu), a zatim fitovani funkcijom normalne raspodele. Dobijena prava linija (slika 7.11b)
ukazuje da se ne javlja problem normalnosti raspodele podataka, tj. rezultati ANOVA su validni.
Vrednosti Cook-ove udaljenosti (slika 7.11¢) su daleko manje od grani¢ne vrednosti od 0,8 i
vec¢ina se nalazi u intervalu do 0,2, $to ukazuje da u skupu podataka nema vrednosti koja lezi

iznad grani¢ne vrednosti.
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Slika 7.12 prikazuje povrSinu odziva i konture prinosa MEMK u funkciji od pocetnog
molskog odnosa metanol:ulje i vremena zadrzavanja reakcione smese u reaktoru na temperaturi
odigravanja reakcije od 40°C (7.11a ) 1 60°C (7.11b). Ovakvim grafickim prikazom moguce je
odrediti i optimalne uslove za postizanje maksimalnog prinosa MEMK. Takode, na osnovu
kontura prinosa mogucée je razumeti uticaje interakcija izmedu promenljivih 1 odredivanje
njihovog optimalnog nivoa. Na osnovu povrSine odziva moze se zakljuciti da se prinos MEMK
povecava sa povecanjem temperature reakcije, vremena zadrzavanja reakcione smese u reaktoru
I molskog odnosa metanol:ulje.

Na nizoj temperaturi reakcije (40°C) uticaj molskog odnosa metanol:ulje na prinos
MEMK nije znacajan pri kraCem vremenu zadrzavanja reakcione smese u reaktoru (slika7.12a).
Ovakav uticaj je najverovatnije posledica manje koli¢ine adsorbovanih molekula metanola i1
TAG na aktivnoj povrSini Cvrstog katalizatora zbog brzeg prolaza reakcione smeSe kroz
nepokretan sloj katalizatora. Pri duZzem vremenu zadrzavanja reakcione sme$e u reaktoru
povecanje molskog odnosa metanol:ulje ima znacajniji uticaj na prinos MEMK zbog pozitivhog
uticaja interakcije molskog odnosa i vremena zadrzavanja reakcione smese (jednacina 7.14). U
ovom slucaju se ostvaruje duzi kontakt izmedu aktivne povrsine ¢vrstog katalizatora i molekula
reaktanata, pri ¢emu je veca verovatnoc¢a adsorbovanja molekula metanola i TAG.

Na visoj temperaturi reakcije (60°C) moze se, takode, uociti pozitivan uticaj interakcije
molskog odnosa metanol:ulje 1 vremena zadrZavanja reakcione smese (jednacina 7.14) na prinos
MEMK. Prinos MEMK se povecava sa povecanjem molskog odnosa metanol:ulje od 6:1 do
priblizno 14:1 i vremena zadrzavanja reakcione smese u reaktoru od 1 do 2 h (slika 7.12b).
Povecanjem molskog odnosa iznad ove vrednosti, prinos MEMK dostize plato od oko 98 % pri
kra¢em vremenu zadrzavanja smese u reaktoru, dok pri duzem vremenu zadrzavanja prinos
MEMK cak i opada, najverovatnije usled povratne reakcije (Hameed i sar., 2009b). Ovakav
odziv je posledica negativnog uticaja interakcije vremena zadrZavanja reakcione smese u
reaktoru i temperature reakcije na prinos MEMK koji je znacajniji u odnosu na pozitivan uticaj
molskog odnosa metanol:ulje i vremena zadrzavanja reakcione smese (jednacina 7.14). Sakthivel
1 sar. (2013) su, takode, zapazili da pri ve¢em molskom odnosu metanol:ulje 1 duzem vremenu
zadrZavanja reakcione smeSe u reaktoru sa nepokretnim slojem kiselog katalizatora dolazi do

opadanja prinosa MEMK usled povratne reakcije.
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Prema modelu, optimalni uslovi kontinualne metanolize ulja suncokreta katalizovane
negasenim krecom su molski odnos metanol:ulje od 13,75:1, vreme zadrZavanja reakcione smese
u reaktoru od 2 h i temperatura reakcije od 60 °C, pri kojima se postiZe najveci prinos MEMK od
99,9 %. Predvideni maksimalni prinos je nesto veci od eksperimentalne vrednosti (97,85 %) pri

istim reakcionim uslovima.

_— 2 . r : : —
) W 3 SN
SOy, 1~ 5 r)
a) Q.‘““:‘:‘ I ~ 2 \
LS RINIS ~ i) O~
SOSSSEKIIRN ~
55 O0SX 35 18} g
£
-]
=] 35 90
£
— s 16F 4
g g '8 %
X 3 = )
= c 35 -
T &
2 8
B 30
c 14f 4
@
5
>
12F
1
6
R : S 2
5555 ~
b ) 5555555 =
1 B
2 50555855550558% ~
WON=T 1 SRR ~ 18 ¢
I OSSO X
1 %, '.’:,'o,'.'o,? o,:.:o :.:.,: S5 .
2to%s ¢,:::£,:o,:.'o S5 ] =
' 2
o5 i £
g RN BT
s K% i ! =
= 5 b S
w ) L I | 3
= %
s00d--" S L | £
| \2,%, ! I ! ® 14}
I 14 N | \ | H
1 1 5 ~i G Y R E
< KORIAIRIAL v el 1 3
'e” 7N ooy -7TNe Lol ! 1 =
85 0020520, 4N S
P 000500, N~ > 1
2 "'I" 'I" ':"l":‘ -, g |
QYT i 121
A 18 1€
e
%
8 008 1 rx % L " " L
%y 18 W,\g«\‘”‘ 3 8 10 12 14 16 18

Molski odnos metanol:ulje (mol/mol)
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7.3.2.3. Analiza uticaja veliine ¢estice negasenog kre¢a na prinos MEMK

U cilju ispitivanja uticaja veli¢ine Cestica katalizatora na prinos MEMK izvedeni su
eksperimenti metanolize ulja suncokreta katalizovane razli¢itim frakcijama Cestica negaSenog
krec¢a: od 1 do 2 mm, 2 do 3,15 mm i 3,15 do 5 mm. Pri tome, zapremina sloja katalizatora u
reaktoru je bila ista (420 cm®). Ispitivanja su izvedena pri optimalnim uslovima koji su odredeni
primenom regresionog modela, i to: molski odnos metanol:ulje - 13,75:1, vreme zadrZavanja
reakcione smeSe - 2 h i temperature - 60 °C. Eksperimenti sa svakom frakcijom Cestica
negaSenog kre€a ponovljeni su 2 puta. Srednje vrednosti prinosa MEMK postignuti primenom
razlicitih frakcija veliCina Cestica katalizatora prikazani su u tabeli 7.7. Jasno se zapaza da
veliCina Cestica katalizatora ne uti¢e na prinos MEMK. Da veli¢ina Cestica negasenog kreca
nema uticaj na prinos MEMK, provereno je Duncan-ovim testom. Ovaj test je pokazao da razlike
izmedu prinosa MEMK dobijenih koris¢enjem razlicitih veli¢ina Cestica negasenog kreca nisu
znacajne, odnosno da se statisticki ne razlikuju, ¢ime je potvrdeno da veli¢ina Cestica katalizatora
ne uti¢e na prinos MEMK. Prema Xiao i sar. (2010), ukoliko se stepen konverzije ne menja sa
promenom veli¢ine Cestice katalizatora, unutras$nji otpor prenosa mase te¢na-Cvrsta faza je
zanemarljiv, §to je u skladu sa ¢injenicom da je kalcinisani negaseni kre¢ mezoporozan materijal
1 da veli€ina Cestica ne utice na prinos MEMK. Ovi rezultati se slaZu sa rezultatima istraZivanja
metanolize ulja uljane repice katalizovane negaSenim krecom dobijenog kalcinacijom krecnog
kamena, gde je uoceno da veli¢ina Cestica nema znacajnog uticaja na prinos MEMK (Kouzu i
sar., 2009b). U slucaju metanolize ulja suncokreta u reaktoru sa nepokretnim slojem CaO sa
kapanjem teCnosti dobijeni su suprotni rezultati (Son i1 Kusakabe, 2011). Povecanje veli¢ina
Cestica CaO od 1-2 do 2-3 mm znacajno uti¢e na smanjenje prinosa MEMK. Ovakav uticaj je
objasnjen promenom vremena kontakta kapi ulja 1 katalizatora. Povecanjem veliina Cestica

povecava se meduprostor izmedu Cestica, Cime se smanjuje vreme kontakta TAG 1 katalizatora.

113



Tabela 7.7 Prinos MEMK za razlicite veli¢ine Cestica negasenog kreca

Veli¢ina éestice,  Prinos MEMK?,

mm %

1-2 97,72+ 0,20
2-3,15 97,85+ 0,27
3,15-5 97,39+ 0,40

#Srednja vrednost +standardna devijacija.
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7.3.3. ANALIZA REAKCIJE METANOLIZE SUNCOKRETOVOG ULJA U
REAKTORU SA NEPOKRETNIM SLOJEM KATALIZATORA

Promena sastava reakcione smeSe sa visinom sloja katalizatora u toku reakcije pri
molskom odnosu metanol:ulje 12:1 i specificnom masenom protoku reakcione smese od 0,188
KQ reakcione smese/(N-KQkat), Sto dgovara vremenu zadrZzavanja reakcione smese u reaktoru od 2 h
prikazana je na slici 7.13. Ova ispitivanja su sprovedena u segmentnom reaktoru. Kao i kod
reakcije metanolize u Sarznim uslovima, uocava se sigmoidna promena sastava reakcione smese,
tj. sadrzaja MEMK i TAG, koja se deSava u tri reakcione zone. U najniZoj, pocetnoj zoni
(priblizno od 1/3 visine reaktora), blizu uvodenja reaktanata u reaktor, ne dolazi do znacajne
promene sastava reakcione smesSe, $to se moze pripisati maseno-prenosnim ograni¢enjima
karakteristi¢nih za pocetni period Sarzne reakcije. U srednjoj zoni reaktora (priblizno od 1/3 do
1/2 visine reaktora), sastav reakcione smese se naglo menja, $to odgovara periodu Sarzne reakcije
u pseudohomogenim uslovima, kada brzina reakcije metanolize limitira brzinu ukupnog procesa.
U tre¢em delu reaktora (priblizno od polovine reaktora do izlaza iz njega), reakcioni sistem se

priblizava ravnotezi.
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Slika 7.13 Promena sastava reakcione smese sa visinom sloja negaSenog krec¢a (molski odnos

metanol:ulje 12:1; specificni maseni protok reakcione smeSe 0,188 Kkgreakcione
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7.3.3.1. Uticaj specificnog masenog protoka reaktanata na sintezu MEMK

Promena sadrzaja MEMK sa visinom nepokretnog sloja katalizatora, pri razli¢itim
specificnim masenim protocima reakcione smese, odnosno, vremenima zadrzavanja reakcione
smeSe u reaktoru i razli¢itim molskim odnosima metanol:ulje, prikazana je na slici 7.14. Pri
konstantnom molskom odnosu metanol:ulje 6:1 i najve¢em specificnom masenom protoku
reakcione smeSe, 0,376 kg/(h-KQkat) (vreme zadrzavanja reakcione smeSe u reaktoru od 1 h) ne
dolazi do potpune konverzije TAG. Pri manjim specificnim protocima reakcione smese, prinos
MEMK raste na svim visinama reaktora. Potpuna konverzija TAG se postize pri specificnom
masenom protoku od 0,188 Kg:eakcione smese/(N-KQkat) (vreme zadrzavanja smese u reaktoru od 2 h),
kao posledica duzeg vremena kontakta reaktanata i katalizatora pri manjem specificnom protoku
reakcione smeSe. Ispitivanjem uticaja protoka reakcione smeSe na prinos MEMK, Noshadi 1 sar.
(2012) i Ren 1 sar. (2012) su, takode, zakljucili da se pri manjem protoku reakcione smese
postize veci prinos MEMK. Prema ispitivanjima Halder i sar. (2014), prinos MEMK povecava se
manje ili vise linearno sa povecanjem vremena zadrzavanja reakcione smeSe u reaktoru sa
pakovanim slojem katalizatora nezavisno od temperature reakcije. Povecanje prinosa MEMK pri
duzem vremenu zadrzavanja ulja u reaktoru sa nepokretnim slojem katalizatora i kapanjem
te¢nosti zabelezeno je, takode, u istrazivanjima Meng i sar. (2013) i Son i Kusakabe (2011).

Na osnovu slike 7.14 moZe se zakljuciti da se ravnoteza reakcije postiZe na manjoj visini
reaktora pri manjem specificnom masenom protoku reakcione smese i vecem molskom odnosu
metanol:ulje. Ovakav rezultat je posledica kombinovanog efekta duZzeg vremena kontakta
reaktanata 1 katalizatora pri manjem specificnom protoku reakcione smeSe 1 uticaja vece
koncentracije metanola na povecanje brzine direktne reakcije. Da prinos MEMK zavisi od visine
sloja katalizatora 1 vremena zadrzavanja reakcione smeSe u reaktoru zabeleZzili su i Feng 1 sar.
(2011). Takode, moZe se uociti (slika 7.14c) da se pri manjim specificnim masenim protocima
reakcione smese (0,188 1 0,260 kgreakcione smese/ (N*KQkat)), koji odgovaraju vremenima zadrzavanja
smeSe od 1,51 2 h 1 molskom odnosu metanol:ulje 18:1, postiZe potpuni stepen konverzije TAG

na istoj visini sloja katalizatora.
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Slika 7.14 Uticaj specificnog masenog protoka reakcione smese (®-0,376; A-0250; M-0,188
KOreakcione smese/(N-KQkat)) na prinos MEMK na razli¢itim visinama reaktora pri
razli¢itom molskom odnosu metanol:ulje i temperaturi 60 °C: (a) 6:1, (b) 12:1 i (c)
18:1
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7.3.3.2. Uticaj molskog odnosa metanol:ulje na sintezu MEMK

Uticaj molskog odnosa metanol:ulje na promenu sadrzaja MEMK sa visinom reaktora pri
konstantnom specificnom masenom protoku reakcione smeSe prikazan je na slici 7.15.
Generalno, prinos MEMK raste sa pove¢anjem molskog odnosa metanol:ulje od 6:1 do 18:1. Do
istih zakljucaka dosli su Chen i sar. (2011), Feng i sar. (2011), Hsieh i sar. (2010), Ren i sar.
(2012) 1 Xiao 1 sar. (2012) u istrazivanjima metanolize ulja u kontinualnim uslovima. Feng 1 sar.
(2011) su pokazali da pri poveéanju masenog odnosa metanol:ulje od 0,35:1 do 1,25:1 raste
prinos MEMK. Ovakav uticaj molskog odnosa metanol:ulje na prinos MEMK se moze objasniti
povecanjem pogonske sile adsorpcije metanola na povrSini katalizatora usled povecanja molskog
odnosa, §to favorizuje reakciju metanolize (Arzamendi i sar., 2007). Prema rezultatima Ren i sar.
(2012), prinos MEMK raste sa povecanjem molskog odnosa metanol:ulje, ali samo do odredene
vrednosti, nakon ¢ega dalje povecanje molskog odnosa metanol:ulje dovodi do opadanja prinosa
MEMK. Takode, Sakthivel i sar. (2013) su pokazali da povecanje molskog odnosa metanol:ulje
do 18:1 povecava prinos MEMK, ali pove¢anje molskog odnosa iznad ove vrednosti smanjuje
prinosa MEMK. Sa druge strane, Ketcong i sar. (2013) navode da je za izvodenje reakcije u
reaktoru sa nepokretnim slojem katalizatora potreban vec¢i molski odnos metanol:ulje kada se
radi o veoma malim protocima reaktanata, jer usled laminarnog protoka ulja i metanola maseni
prenos izmedu dve tecne (reaktanti) i ¢vrste faze (katalizator) je smanjen, pri ¢emu moze do¢i do
akumulacije DAG, MAG 1 glicerola na hidrofilnu povrSinu katalizatora u toku reakcije, koja
mogu da dovedu do njegove deaktivacije. Upotrebom vece koli¢ine metanola, glicerol 1
intermedijerna jedinjenja sa povrSine katalizatora se ispiraju i rastvaraju, oslobadajuci aktivne
centre katalizatora, Sto doprinosi odrZavanju kataliti¢ke aktivnosti katalizatora.

Osim povecanja prinosa MEMK, sa pove¢anjem molskog odnosa metanol:ulje ravnoteza
reakcije se postize na manjoj visini sloja katalizatora. Tako na primer, pri molskom odnosu
metanol:ulje 18:1 ravnoteza reakcije je postignuta na visini sloja katalizatora od 30 cm (slika
7.15¢). Uticaj molskog odnosa metanol:ulje na prinos MEMK se smanjuje pri duzem vremenu
zadrzavanja smese u reaktoru, odnosno manjem specificnom protoku reakcione smese. Tako, pri
konstantnom specifiénom protoku reakcione smese od 0,188 Kg;eakcione smese/ (N-KQkat) pOStignuta je
potpuna konverzija TAG na visini sloja katalizatora od 40 cm pri svim molskim odnosima

metanol:ulje (slika 7.15c).
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Slika 7.15 Uticaj molskog odnosa metanol:ulje (®-6:1; A-12:1; ®-18:1) na prinos MEMKza
razliite specificne masene protoke (a) 0,376, (b) 0,250 i (c) 0,188 Kkgreakcione
smeée/ (h ' kgkat))
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7.3.4. MODELOVANJE REAKCIJE METANOLIZE U KONTINUALNIM
USLOVIMA

Za modelovanje reakcije metanolize izvedene u kontinualnim uslovima usvojeno je
idealno klipno proticanje na osnovu (Perego i Peratello, 1999):
. - . Py v . D .
- odnosa precnika reaktora i veli¢ine Cestica, d—>10; i
p

. . . . ewe .. H
- odnosa visine sloja katalizatora i veli¢ina Cestica, d—>100.
p

U modelovanju je primenjena jednac¢ina za brzinu reakcije koja je izvedena na osnovu

ispitivanja u Sarznim uslovima:

_—— = km " ca - (CRO + CR) (716)

dt K+cy

gde je T - vreme zadrZavanja reakcione smese u reaktoru.
Parametri modela k,,, K i cpy su odredeni pomocu jednadine 7.16, &ijim je

preuredivanjem, nakon Sto su koncentracije TAG 1 MEMK izrazene preko stepena konverzije

TAG, dobijena diferencijalna jednacina 7.17:
dxa . (A=x4)-(cro+3-Ca0X4a)

=k (7.17)

dar m K+cgo'(1—x4)

Parametri modela k,,, K i cgy su odredeni pomocu jednacina 7.16 i 7.17 istim

postupkom koji je kori§¢en kod modelovanja reakcije metanolize u Sarznom reaktoru.

7.3.5. ANALIZA REZULTATA KINETICKIH ISPITIVANJA

Odredene vrednosti parametara k,,, K i cpy date su u tabeli 7.8. Na slici 7.16 prikazana
je njihova zavisnost od specificnog masenog protoka reakcione smese. Sa slike se moZze uociti da
se k,,, K i cpy povetavaju sa smanjenjem specificnog masenog protoka reakcione smese.
Koeficijenti pravca linearne zavisnosti k., od 1/ se povecavaju sa pove¢anjem molskog odnosa
metanol:ulje. Ovo ukazuje da k,, zavisi i od molskog odnosa metanol:ulje. Linearna zavisnost

parametara K (R?=0,993) i cgro (R?=0,999) od specifinog masenog protoka reakcione smese je
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predstavljena jednom pravom linijom, Sto ukazuje da ovi parametri zavise samo od specificnog

masenog protoka reakcione smese (slika 7.16b 1 7.16c).

Tabela 7.8 Izracunate vrednosti parametara &, K, cgy za razlic¢ite molske odnose methanol:ulje

Molski odnos Speciﬁéni. maseni Iv)rotok Kk, K o
metanol:ulje reakcione smese (min™) (mol/dm®) (mol/dm®)
(KQieakeione smeze/ (N KQkat))
0,376 0,109 2,515 0,009
6:1 0,250 0,224 5,040 0,013
0,188 0,327 6,050 0,017
0,376 0,176 2,488 0,009
12:1 0,250 0,342 5,040 0,013
0,188 0,465 6,050 0,017
0,376 0,286 2,515 0,009
18:1 0,250 0,548 5,040 0,013
0,188 0,592 6,050 0,017
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Slika 7.16 Zavisnost k,,, (a), K (b) i cgo (¢) od specificnog masenog protoka reakcione smese pri
razli¢itim molskim odnosima metanol:ulje: 6:1 -®; 12:1 -A; 18:1 -®
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S obzirom na to da k,, zavisi od specific(nog masenog protoka reakcione smese i
molskog odnosa metanol:ulje, a K i cgy, 0d specifi¢nog masenog protoka reakcione smese,

kineticki parametri se mogu izraziti slede¢im funkcijama:

km = f(% cgo) (7.18)
K =f(%) (7.19)
cro = f(2) (7.20)

gde m oznacava specificni maseni protok reakcione smese, a Cpy pocetnu koncentraciju

metanola.

Korelacijom k., /cg i specifiénog masenog protoka reakcione smese dobija se linearna
zavisnost (slika 7.17) opravdana visokom vredno$éu R? (0.987), &iji nagib predstavlja vrednost

konstante brzine reakcije (k).

0.07
[ ]
0.06-
= °
"= 0.05-
£
S 0.04- e
9 0.03
é ' *
g )
_QE 0.02
'
0.014
0.00 T T T T T T T T T T T
0 1 2 3 4 5 6

1 /m (kgkat. h ’ kgreakcione smeée_1)

Slika 7.17 Zavisnost k,,/cg 1 specifiénog masenog protoka reakcione sme$e pri svim molskim
odnosima metanol:ulje
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Jednacine 7.18, 7.19 1 7.20 mogu se sada napisati na slede¢i nacin:

km = k ) % ) CBO (718)
K=K'"1 (7.19)
CRO == C/RO - i (720)

m

gde je: K’ - mera afiniteta TAG prema aktivnim centrima Kkatalizatora, a c o - hipoteticka
pocetna koncentracija MEMK koja odgovara pocetnoj dostupnoj aktivnoj povrsini katalizatora.

Vrednosti &, K’ i c’rg iznose 0.0111 Kgreakcione smese-dM>/(Kgia-mol-h?), 1,1487 Kreakcione
smese-MOI/(KGiat-dm>-h) i 0,00327 KGeakcione smese-MOI/(Kgiat-dm®-h), respektivno.

Vrednosti parametara K i cro se razlikuju za reakciju izvedenu u Sarznim i kontinualnim
uslovima. U kontinualnom postupku, specifi¢éni maseni protok reaktanata uti¢e na brzinu prenosa
molekula TAG prema aktivnim centrima katalizatora usled ¢ega se vrednost parametara K
povecava sa smanjenjem specifiénog masenog protoka. Sa druge strane, u SarZnom postupku,
reakcija metanolize se izvodi pri intenzivnom mesanju reakcione smese koje sprec¢ava difuziona
ograniCenja. Posto efikasnost meSanja zavisi od koncentracije katalizatora i molskog odnosa
metanol:ulje, vrednost parametara K se menja sa promenom koncentracije katalizatora koja

zavisi od molskog odnosa metanol:ulje.

7.3.6. SIMULACIJA METANOLIZE SUNCOKRETOVOG ULJA U
KONTINUALNIM USLOVIMA

Graficki prikaz poredenja ekperimentalnih i izra¢unatih vrednosti koncentracija TAG i
MEMK dat je na slici 7.18. Koncentracije TAG 1 MEMK su izraunate na osnovu jednacina 7.5 1
7.6, dok su vrednosti stepena konverzije TAG izratunate pomoc¢u kompjuterskog programa na
osnovu jednacine 7.17. Rezultati pokazuju veoma dobro slaganje eksperimentalnih i izracunatih
podataka, $to je potvrdeno vrednoscu srednjeg relativnog odstupanja za stepen konverzije TAG

koja iznosi * 4,9 % (na osnovu 53 podataka).
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¢, (mol/dm?)

¢ (mol/dm?)

Cx (Mol/dm®)

Slika 7.18 Poredenje koncentracija TAG 1 MEMK izracunatih primenom kinetickog modela
(TAG: —; MEMK: - - -) sa eksperimentalno dobijenim podacima (TAG- puni
simboli, MEMK- prazni simboli) pri molskim odnosima metanol:ulje 6:1 (a), 12:1

(b) i 18:1 (c) (specificni maseni protok reakcione smese, Kgreakcione smese/ (N*KQkat):
0,376- @; 0,250 - A; 0,188 - W)
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7.3.7. STABILNOST NEGASENOG KRECA KAO KATALIZATORA

U toku metanolize ulja suncokreta u koloni sa nepokretnim slojem negasenog kreca
(velic¢ine Cestica od 2 do 3,15) na 60 °C, ostvaruje se visok prinos MEMK od 98,56 + 1,11 %
(slika 7.19), nezavisno od molskog odnosa metanol:ulje u opsegu 6:1 do 18:1 tokom 30 h rada
(16 uzastopno ponovljenih reakcija), bez smanjenja kataliticke aktivnosti, Sto ukazuje na
stabilnost katalizatora i mogucénost njegovog koriS¢enja u duzem vremenskom periodu bez
regeneracije katalitiCke aktivnosti. Medutim, katalizator nije moguce koristiti duze od 30 h jer
dolazi do zacepljenja sloja usled aglomeracije Cestica (Kouzu i sar., 2009b), koje dovodi do
zastoja u proticanju reakcione smese. Pri izvodenju reakcije metanolize sa manjim Cesticama
negaSenog kreca (1-2 mm), do zastoja u protoku reakcione smese dolazi ve¢ nakon 8 h rada, §to
ukazuje na brze zapusavanje Supljina u sloju Cestica katalizatora. Do istog zakljuc¢ka su dosli i
Kouzu i sar. (2009b) u istrazivanjima metanolize ulja uljane repice u reaktoru sa nepokretnim
slojem katalizatora (veli¢ina Cestica od 1 do 1,7 mm). Kao katalizator je koris¢en CaO dobijen
kalcinacijom kre¢nog kamena u samom reaktoru kolonskog tipa. Do aglomeracije ¢estica dolazi
nakon 3 h trajanja procesa. Kao razlog aglomeracije Cestica navodi se stvaranje Ca-
digliceroksida, koji kristalise 1 povezuje Cestice. U cilju spre¢avanja aglomeracije Cestica, reaktor
je napunjen meSavinom katalizatora i indeferentnog medijuma (aktivni ugalj)u zapreminskom
odnosu 1:2. Na ovaj nacin je katalizator upotrebljen u procesu od 10 uzastopnih reakcija, pri
¢emu nije zapazeno smanjenje kataliticke aktivnosti, §to se zapaZa pri izvodenju naredne reakcije
primene katalizatora. U katalizi koris¢enog ulja, katalizator je upotrebljen 17 puta bez smanjenja
kataliticke aktivnosti, Sto ukazuje da sastav ulja mozda uti¢e na proces aglomeracije (Kouzu 1
sar., 2009b). Upotrebom vecih Cestica katalizatora meducesti¢ne Supljine se povecavaju za Cije
zapuSavanje je potrebno duze vreme, odnosno do pojave aglomeracije dolazi sporije. Katalizator
koji je dobijen stvaranjem spoljasnjeg sloja Ca-digliceroksida na CaCO3; (Ca(C3H;03/CaCO0s3))
upotrebljen 5 puta u kontinualnom postupku metanolize ulja soje (Hsieh i sar., 2010). Pre svakog
ciklusa, katalizator i reaktor su ispirani 2-propanolom. Uoceno je neznatno smanjenje kataliticke
aktivnosti. Dobru stabilnost pokazao je i katalizator, koji dobijen meSanjem kalcinisnog kre¢nog
kamena sa smeSom Mg(OH), i Al;O3, u toku 25 h metanolize palminog ulja u reaktoru sa

nepokretnim slojem (Ketcong i sar., 2013).
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Slika 7.19 Prinos MEMK u toku uzastopnog izvodenja reakcije metanolize ulja suncokreta
katalizovane negasenim kre¢om veli¢ine Eestica 2-3,15mm na 60 °C u ispitivanom
opsegu reakcionih uslova((J-6:1, 2 h; O- 12:1, 2 h; A-12:1,1h; V-12:1,1,5h; <-
18:1, 1 h; >- 18:1, 2h; <>-18:1,1,5 h)

Negativna strana primene negaSenog kreca je njegovo izluzivanje u toku reakcije. Sadrzaj
jona Ca?* u MEMK, koji su dobijeni pri upotrebi negasenog kreca veli¢ine Cestica 2-3,15 mm,
iznosi 38 ppm. Odredeni sadrzaj jona Ca?* je nesSto manji od sadrzaja (40 ppm) odredenog u
MEMK ulja uljane repice dobijene kontinualnim postupkom (Kouzu i sar., 2009b), a mnogo
manje u odnosu na sardrzaj (139 ppm) odredenog u MEMK dobijenih Sarznim postupkom
metanolize sojinog ulja (Kouzu i sar., 2009a). Takode, odredeni sadrzaj jona Ca** pokazuje da je
izluzivanje negasenog kreca znacajno manje u odnosu na izluzivanje komercijalnog CaO nakon
drugog ciklusa SarZne reakcije metanolize suncokretovog ulja (325 ppm) (Verziu i sar., 2011).
Izluzivanje CaO moze se objasniti transformacijom aktivne faze katalizatora (Kouzu 1 sar.,
2009a). Na pocetku reakcije, prisustvo jona Ca®* poti¢e od rastvaranja CaO u manjoj koli¢ini,
dok do znacajnog izluzivanja dolazi usled transformacije CaO u Ca-digliceroksid, pri ¢emu

dolazi do izdvajanja vode koja hidrolizuje nastali Ca-digliceroksid. Takode, na izluzivanje
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katalizatora ima uticaj i prisustvo SMK (Kouzu i sar., 2009a). S obzirom na to da je za sintezu
MEMK suncokretovog ulja u prisustvu negaSenog kreca koriS¢eno rafinisano jestivo ulje
suncokreta odredeni, sadrzaj jona Ca?* ne potice od rastvorljivih Ca-sapuna koji mogu da nastanu
u reakciji Ca-digliceroksida i SMK. Medutim, joni Ca®" u reakcionoj smesi mogu da poticu od
Ca-sapuna nastalih reakcijom saponifikacije SMK koje nastaju hidrolizom TAG i MEMK (Alba-
Rubio i sar., 2012).

Sadrzaj Ca®* jona u sme$i MEMK je limitiran specifikacijama standarda kvaliteta
biodizela EN 14214. Uklanjanje jona Ca”" iz sme§e MEMK do vrednosti koja je standardom
prihvatljiva, moze se posti¢i upotrebom jonoizmenjivacke smole (Kouzu i sar., 2009a; Kouzu i
sar., 2009b) ili ispiranjem metilestarskog sloja smeSom ¢vrstog Na,COjs i metanola, a zatim
vodom (Alba-Rubio i sar., 2012).
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ZAKLJUCAK

Metanoliza ulja suncokreta katalizovana negaSenim kreCom ispitivana je u Sarznim i
kontinualnim uslovima. Istrazivanja izvedena u $arznom reaktoru imala su za cilj ispitivanje
kataliticke aktivnosti kalcinisanog negasenog kreca i utvrdivanje uticaja pocetnog molskog
odnosa i koli¢ine katalizatora na brzinu heterogeno katalizovane reakcije metanolize ulja
suncokreta i prinos MEMK. Nega$eni kre¢ pokazuje dobru kataliticku aktivnost, a pri tom je
jeftiniji u odnosu na komercijalni CaO. Sigmoidna zavisnost promene sastava reakcione
smese u toku reakcije ukazuje na promenu brzine reakcije sa napredovanjem reakcije. Na
pocetku, brzina reakcije je spora usled maseno-prenosnih ograni¢enja u trofaznom sistemu
(metanol-ulje-cvrst katalizator). Zatim sledi period brze reakcije, nakon koga brzina reakcije
opada zbog priblizavanja ravnotezi. Brzina reakcije metanolize suncokretovog ulja se
povecava sa povecanjem kolicine katalizatora usled povecanja Cvrstih Cestica u reakcionoj
smesi, a samim tim i aktivnih centara na njenoj povrsini, §to doprinosi povecanju brzine
prenosa mase TAG. Povecanje koli¢ine katalizatora iznad 5 % (racunato u odnosu na masu
ulja) pri po¢etnom molskom odnosu metanol:ulje 18 :1 nema uticaja na ukupnu brzinu
reakcije.

Uticaj molskog odnosa metanol:ulje na prinos MEMK zavisi od koli¢ine katalizatora.
Pri manjim koli¢inama katalizatora (1 1 2,5 %, u odnosu na masu ulja), sa povecanjem
molskog odnosa od 6:1 do 12:1 pocetni period spore reakcije traje duze, Sto se moze objasniti
smanjenjem koncentracije katalizatora zbog povecanja zapremine reakcione smese. Sa daljim
povecanjem koli¢ine metanola, pocetni period spore reakcije se skracuje pri koli€ini
katalizatora od 1 % zbog efikasnijeg meSanja reakcione smeSe zbog manje gustine i
viskoznosti, dok pri koli¢ini od 2,5 % nema uticaja na brzinu reakcije 1 prinos MEMK.
Pocetni molski odnos metanola:ulje ne uti¢e na brzinu reakcije i prinos MEMK pri veéim
koli¢inama katalizatora (5 i 10 %).

Ispitivanja metanolize suncokretovog ulja u jednostepenom reaktoru sa nepokretnim
slojem negaSenog kre€a kao katalizatora imala su za cilj razvijanje kontinualnog postupka
sinteze MEMK, definisanje znaCajnosti uticaja reakcionih uslova (temperature, poCetnog
molskog odnosa metanol:ulje i vremena zadrZzavanja reakcione smese u reaktoru) i njihovih
interakcija na prinos MEMK, kao i odredivanje optimalnih reakcionih uslova za postizanje
maksimalnog prinosa MEMK. Pored toga utvrden je i uticaj veliCine Cestica katalizatora na

prinos MEMK 1 praceno izluzivanje katalizatora u reakcionoj smeSi. Najveéi statisticki
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znacajni uticaj na prinos MEMK ima temperatura, a zatim vreme zadrzavanja reakcione
smese 1 molski odnos metanol:ulje.

Fitovanjem eksperimentalno dobijenih vrednosti prinosa MEMK primenom
regresionog modela koji odgovara polinomnoj jednacini drugog reda dobija se veoma dobro
slaganje izmedu eksperimentalnih i predvidenih vrednosti prinosa MEMK. Grafickom
interpretacijom polinomne jednacine drugog reda ukazano je na moguce interakcije izmedu
promenljivih i definisani su optimalni uslovi za postizanje maksimalnog prinosa MEMK. Na
osnovu povrSine odziva se zakljuCuje da se prinos MEMK se povecava sa povecanjem
temperature reakcije, vremena zadrzavanja reakcione smes$e u reaktoru i molskog odnosa
metanol:ulje. Na niZoj temperaturi reakcije uticaj molskog odnosa metanol:ulje na prinos
MEMK je izrazeniji i zavisi od vremena zadrzavanja reakcione smeSe u reaktoru. Na viSoj
temperaturi reakcije (60°C) prinos MEMK povecava sa povecanjem molskog odnosa
metanol:ulje od 6:1 do priblizno 14:1 i1 vremena zadrazavanja reakcione smese u reaktoru od
1 do 2 h. Pove¢anjem molskog odnosa iznad ove vrednosti, prinos MEMK dostize plato pri
kraéem vremenu zadrzavanja smese u reaktoru, dok pri duzem vremenu zadrzavanja prinos
MEMK opada. Prema modelu, optimalni uslovi kontinualne metanolize ulja suncokreta
katalizovane negaSenim krecom su molski odnos metanol:ulje od 13,75:1, vreme zadrZavanja
reakcione smese u reaktoru od 2 h i temperatura reakcije od 60 °C, pri cemu se predvida
prinos MEMK od 99,9 %.

Veli¢ina Cestica negaSenog kreca u opsegu od 1 do 5 mm nema uticaj na prinos
MEMK. Sadrzaj Ca*" jona u metilestarskoj fazi je iznad vrednosti propisane standardom EN
14214, tako da dobijena smeSa MEMK u kontinualnom postupku metanolize suncokretovog
ulja katalizovane negaSenim kreCom zahteva preciS¢avanje.

Prac¢enjem kinetike metanolize suncokretovog ulja u kontinualnom segmetnom
reaktoru utvrden je uticaj pocCetnog molskog odnosa metanol:ulje, specificnog masenog
protoka reakcione smeSe, odnosno vremena zadrZavanja reakcione smeSe u reaktoru na
brzinu reakcije 1 prinos MEMK. Prinos MEMK se povecava sa smanjenjem specificnog
masenog protoka, pri cemu se smanjuje visina sloja katalizatora pri kojoj se postiZze potpuna
konverzija TAG. Povecanju prinosa MEMK 1 smanjenu potrebne visine katalizatora
doprinosi i povecanje molskog odnosa metanol:ulje.

Razvijeni model koji obuhvata promenljivi mehanizam 1 autokatalitiCko ponaSanje
reakcije uspeSno opisuje kinetiku heterogene katalizovane metanolize u Sarznim i
kontinualnim uslovima. Prividna konstanta brzine reakcije metanolize izvedene u Sarznim

uslovima zavisi od koncentracije katalizatora i molskog odnosa metanol:ulje, dok u
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kontinualnim uslovima, prividna konstanta brzine reakcije zavisi od specificnog masenog
protoka reakcione smeSe 1 molskog odnosa metanol:ulje. Na osnovu uocenih linearnih

zavisnosti odredene su konstante brzine reakcije metanolize.
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Tabela P.1 Eksperimentalni podaci
metanolize suncokretovog ulja negasenim kre¢om u $arznim uslovima (60 °C; 1 % negaseni kre¢ radunato na masu ulja; 900 min™)
pri razli¢itim molskim odnosima metanol:ulje

promene sastava uljane faze reakcione smeSe (srednje vrednosti) u toku heterogeno katalizovane

molski odnos metanol:ulje
Vreme 6:1 12:1 18:1

(min) MEMK | MAG | DAG TAG MEMK | MAG | DAG TAG MEMK | MAG | DAG TAG
(%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%)

0 0,04 0,00 0,25 99,70 0,00 0,00 0,16 99,83 0,00 0,00 0,16 99,83
10 2,28 0,05 0,59 97,08 0,06 0,00 0,24 99,70 1,03 0,04 0,49 08,44
20 4,64 0,45 0,87 94,04 0,16 0,02 0,36 99,46 3,16 0,11 0,62 96,10
30 17,69 1,21 1,16 79,95 0,85 0,07 0,41 98,67 5,67 0,17 0,65 93,52
40 16,43 1,83 0,80 80,94 2,99 0,15 0,47 96,38 11,33 0,32 0,73 87,62
50 28,88 3,04 1,40 66,67 8,89 0,32 0,75 90,04 18,83 0,35 0,83 79,98
60 56,24 3,74 1,46 38,56 22,57 0,80 0,78 75,85 38,49 0,86 0,95 59,70
75 84,64 2,46 1,12 11,79 59,84 0,93 0,96 38,28 62,44 1,10 1,14 35,33
90 91,29 1,08 1,10 6,52 88,84 0,52 0,88 9,76 89,97 1,10 0,88 8,05
105 94,55 1,21 0,94 3,30 94,31 0,94 0,82 3,94 98,11 0,21 1,02 0,66
120 95,90 0,38 0,89 2,83 97,85 0,33 0,72 1,11 98,75 0,15 0,94 0,16
150 96,98 0,31 0,85 1,85 98,59 0,31 0,60 0,49 98,85 0,13 0,94 0,07
180 97,73 0,17 0,88 1,21 98,91 0,20 0,69 0,19 98,97 0,22 0,75 0,06
210 98,16 0,17 0,78 0,90 - - - - 98,97 0,27 0,73 0,03
240 98,54 0,13 0,78 0,54 - - - - 99,25 0,01 0,71 0,02
300 98,56 0,10 0,87 0,47 - - - - 99,14 0,02 0,83 0,01
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Tabela P.2 Eksperimentalni podaci promene sastava uljane faze reakcione smeSe (srednje vrednosti) u toku heterogeno katalizovane
metanolize suncokretovog ulja negadenim kre¢om u $arznim uslovima (60 °C; 2,5 % negaseni kre¢ radunato na masu ulja; 900 min™)
pri razli¢itim molskim odnosima metanol:ulje

molski odnos metanol:ulje
Vreme 6:1 12:1 18:1

(min) MEMK MAG DAG TAG MEMK MAG DAG TAG MEMK MAG DAG TAG
(%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%)
0 0,04 0,00 0,25 99,70 0,04 0,00 0,25 99,70 0,00 0,00 0,16 99,83
10 2,26 0,14 0,55 97,05 1,05 0,01 0,46 98,47 3,12 0,05 0,43 96,40
20 4,69 0,43 0,63 94,25 10,23 0,26 0,83 88,68 7,41 0,17 0,63 91,79
30 12,79 1,23 0,95 85,03 7,19 0,21 0,67 91,93 12,06 0,32 0,87 86,76
40 26,90 2,65 1,27 69,18 13,80 0,61 0,95 84,63 21,58 0,50 1,06 76,86
50 60,59 3,96 1,37 34,08 29,24 1,29 1,19 68,28 34,19 0,72 1,07 64,02

60 81,00 2,93 1,16 14,92 42,89 2,18 1,28 53,65 - - - -
75 90,52 1,78 1,00 6,70 74,32 3,12 1,38 21,19 80,14 0,65 1,28 17,92
90 94,90 1,01 0,88 3,22 91,73 0,92 1,12 6,23 93,51 0,67 0,94 4,89
105 96,26 0,76 0,84 2,14 97,38 0,41 0,98 1,23 98,54 0,03 0,76 0,67
120 97,54 0,50 0,78 1,18 98,52 0,13 0,78 0,57 98,79 0,02 0,78 0,42
150 98,22 0,33 0,76 0,69 99,10 0,01 0,79 0,10 98,96 0,02 0,76 0,27
180 98,54 0,25 0,74 0,47 - - - - 98,96 0,13 0,70 0,21
210 98,86 0,06 0,72 0,36 98,79 0,32 0,81 0,09 98,84 0,01 0,86 0,29
240 98,90 0,13 0,77 0,20 98,96 0,20 0,80 0,05 99,19 0,02 0,77 0,02
300 99,08 0,05 0,73 0,15 98,90 0,28 0,75 0,07 98,98 0,09 0,74 0,19
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Tabela P.3 Eksperimentalni podaci promene sastava uljane faze reakcione smeSe (srednje vrednosti) u toku heterogeno katalizovane
metanolize suncokretovog ulja negaSenim kre¢om u $arznim uslovima (60 °C; 5 % negaseni kre¢ radunato na masu ulja; 900 min™)
pri razli¢itim molskim odnosima metanol:ulje

molski odnos metanol:ulje

Vreme 6:1 12:1 18:1
(min) MEMK MAG DAG TAG MEMK MAG DAG TAG MEMK MAG DAG TAG
(%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%)
0 0,00 0,00 0,16 99,83 0,04 0,00 0,25 99,70 0,04 0,00 0,25 99,70
10 3,27 0,03 0,30 96,40 1,19 0,02 0,45 98,34 0,24 0,08 0,49 99,18
20 8,21 0,11 0,41 91,28 5,05 0,16 0,54 94,26 2,22 0,09 0,48 97,21
30 21,40 1,02 0,77 76,81 11,92 0,34 0,90 86,84 10,89 0,42 0,77 87,92
40 44,17 2,08 0,61 53,14 26,12 1,22 1,14 71,52 19,70 0,71 1,01 78,58
50 64,50 2,17 0,67 32,66 47,64 1,35 1,27 49,74 61,23 0,79 1,39 36,59
60 83,62 1,07 0,68 14,63 78,22 1,50 1,44 18,84 79,63 0,88 1,34 18,16
75 95,23 0,43 0,69 3,64 92,64 0,65 1,04 5,68 94,64 0,61 1,21 3,53
90 97,98 0,16 0,68 1,18 97,91 0,08 0,98 1,04 98,07 0,27 0,94 0,72
105 99,22 0,00 0,56 0,22 98,70 0,07 0,86 0,37 99,07 0,03 0,77 0,13
120 99,15 0,01 0,72 0,13 98,82 0,07 0,97 0,14 99,26 0,00 0,69 0,04
150 99,19 0,00 0,69 0,11 99,13 0,00 0,82 0,05 99,07 0,00 0,88 0,04
180 99,17 0,01 0,72 0,10 99,17 0,00 0,79 0,04 99,20 0,00 0,77 0,03
210 99,22 0,02 0,68 0,09 99,05 0,01 0,91 0,03 99,22 0,00 0,76 0,02
240 99,19 0,01 0,74 0,05 99,02 0,03 0,93 0,03 98,98 0,00 0,99 0,03
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Tabela P.4 Eksperimentalni podaci promene sastava uljane faze reakcione smese (srednje vrednosti) u toku heterogeno katalizovane metanolize
suncokretovog ulja negasenim kre¢om u Sarznim uslovima (60 °C; 10 % negaseni kre¢ ra¢unato na masu ulja; 900 min™) pri razliitim
molskim odnosima metanol:ulje

molski odnos metanol:ulje

Vreme 6:1 12:1 18:1
(min) MEMK | MAG | DAG TAG MEMK | MAG | DAG TAG MEMK | MAG | DAG TAG
(%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%)
0 0,00 0,00 0,16 99,83 0,04 0,00 0,25 99,70 0,04 0,00 0,25 99,70
10 5,26 0,04 0,42 94,28 1,14 0,02 0,40 98,43 1,54 0,13 0,46 97,87
20 9,43 0,42 0,52 89,64 3,46 0,11 0,42 96,01 33,40 5,85 1,36 59,39
30 30,48 1,43 0,89 67,20 14,80 0,33 0,78 84,08 15,77 0,60 0,74 82,90
40 48,72 1,06 0,98 49,23 30,96 1,08 1,00 66,96 28,09 0,65 0,83 70,43
50 79,02 0,77 0,87 19,34 62,02 1,73 1,18 35,08 56,15 1,38 1,02 41,45
60 80,73 0,74 0,89 17,63 86,63 0,45 1,36 11,56 81,42 1,55 0,92 16,12
75 90,37 0,58 0,85 8,21 96,47 0,15 1,04 2,34 96,57 0,78 0,74 1,91
90 93,14 0,47 0,80 5,59 08,74 0,09 0,79 0,38 98,76 0,29 0,69 0,26
105 95,82 0,13 0,79 3,25 99,01 0,09 0,77 0,13 99,10 0,16 0,66 0,07
120 97,69 0,07 0,90 1,34 99,19 0,00 0,75 0,06 99,31 0,00 0,66 0,03
150 98,04 0,05 0,80 1,11 99,12 0,02 0,80 0,06 99,27 0,00 0,71 0,02
180 98,34 0,03 0,81 0,82 99,12 0,01 0,82 0,05 99,18 0,00 0,80 0,02
210 98,69 0,02 0,72 0,56 99,18 0,01 0,79 0,02 99,06 0,01 0,92 0,01
240 98,34 0,02 0,92 0,72 99,15 0,01 0,81 0,03 99,03 0,06 0,89 0,02
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Tabela P.5 Eksperimentalni podaci promene sastava uljane faze reakcione smeSe u toku
heterogeno katalizovane metanolize suncokretovog ulja negaSenim kreCom u
kontinualnim uslovima (60 °C; vreme zadrzavanja reakcione smese u reaktoru: 1h)
pri razli¢itim molskim odnosima metanol:ulje

molski odnos metanol:ulje

t/r | MEMK MAgl DAG | TAG | MEMK MA1(32 T DAG | TAG [ MEMK MAé&lDAG TAG

(%) ) | ) | () (%) o) | ) | (%) | (%) o) | b)) | (%)
0| oo04 001 | 037 | 9959 ]| 004 | 001 | 037 [9959]| 004 | 001 | 037 | 99,59
1 | 4737 | 011 | 147 | 51,06 9892 | 006 | 089 | 013 | 9860 | 009 | 111 | 020
15| 8795 | 081 | 1,67 | 957 | 9771 | 007 | 1,05 | 1,17 | 9867 | 009 | 1,03 | 022
2 | 8145 | 053 | 155 | 1648 | 9712 | 013 | 097 | 178 | 9839 | 011 | 1,08 | 042
25| 6640 | 032 | 1,20 | 32,08 | 89,74 | 019 | 1844 | 000 | 9765 | 016 | 176 | 044
3 | 6380 | 017 | 1,30 | 3473 | 9763 | 040 | 976 | 010 | 9827 | 013 | 1,10 | 0,50

Tabela P.6 Eksperimentalni podaci promene sastava uljane faze reakcione smeSe u toku
heterogeno katalizovane metanolize suncokretovog ulja negasenim kreCom u

kontinualnim uslovima (60 °C; vreme zadrzavanja reakcione smese u reaktoru: 1,5

h) pri razli¢itim molskim odnosima metanol:ulje

molski odnos metanol:ulje

te 6:1 12:1 18:1
MEMK | MAG | DAG | TAG | MEMK | MAG | DAG | TAG | MEMK | MAG | DAG | TAG
(%) ) | ) | %) (%) ) | ) | () (%) %) | ) | (%)
0 0,04 | 001 | 0,37 | 9959| 0,04 | 0,01 | 037 |9959| 0,04 | 0,01 | 0,37 | 99,59
1,5 98,59 | 0,13 | 0,93 | 0,36 | 99,09 | 0,03 | 0,77 | 0,11 | 99,06 | 0,02 | 0,90 | 0,02
2 97,62 | 0,28 | 0,99 | 1,11 | 99,01 | 0,01 | 0,91 | 0,06 | 98,90 | 0,02 | 1,07 | 0,01
2,5 96,78 | 0,47 | 0,96 | 1,78 | 98,62 | 0,01 | 1,32 | 0,04 | 98,86 | 0,01 | 1,12 | 0,01
3 97,19 | 0,42 | 0,92 | 1,46 | 98,84 | 0,01 | 1,11 | 0,04 | 99,05 | 0,04 | 0,89 | 0,03
3,5 97,84 | 0,34 | 0,85 | 0,98 | 98,00 | 0,02 | 1,94 | 0,03 | 98,33 | 0,02 | 1,63 | 0,02
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Tabela P.7 Eksperimentalni podaci promene sastava uljane faze reakcione smeSe u toku
heterogeno katalizovane metanolize suncokretovog ulja negaSenim kreCom u
kontinualnim uslovima (60 °C; vreme zadrzavanja reakcione smese u reaktoru: 2h)
pri razli¢itim molskim odnosima metanol:ulje

molski odnos metanol:ulje

t/t 6:1 12:1 18:1
MEMK | MAG | DAG | TAG | MEMK | MAG | DAG | TAG | MEMK | MAG | DAG | TAG
@) | ) | (0 | (%) @) | ) | () | (%) @) | ) | (0 | (%)
004 | 001|037 9959 004 | 001|037 |995 | 004 | 0,01 | 0,37 | 99,59
99,10 | 0,214 | 0,74 | 0,02 | 98,71 | 0,15 | 0,84 | 0,31 | 98,90 | 0,01 | 1,09 | 0,01
2,5 98,93 | 0,21 | 0,78 | 0,08 | 9855 | 0,10 | 0,84 | 0,51 | 98,94 | 0,01 | 1,04 | 0,00
3 99,14 | 0,01 | 0,82 | 0,03 | 99,04 | 0,04 | 0,79 | 0,13 | 98,99 | 0,01 | 1,00 | 0,01
3,5 99,24 | 0,01 | 0,71 | 0,04 | 99,10 | 0,04 | 0,72 | 0,14 | 98,69 | 0,02 | 1,28 | 0,01
4 99,14 | 0,02 | 0,79 | 0,05 | 99,00 | 0,04 | 0,85 | 0,11 | 98,85 | 0,01 | 1,13 | 0,01
4,5 98,77 | 0,16 | 0,96 | 0,10 | 98,60 | 0,07 | 1,48 | 0,15 | 98,95 | 0,01 | 1,04 | 0,01

Tabela P.8 Eksperimentalni podaci promene sastava uljane faze reakcione smeSe u toku

heterogeno katalizovane metanolize suncokretovog ulja negaSenim kreCom u
kontinualnim uslovima (40 °C; vreme zadrzavanja reakcione smeSe u reaktoru: 1 h)
pri razli¢itim molskim odnosima metanol:ulje

molski odnos metanol:ulje

t/e 6:1 12:1

oo | e | o | o [wewcoo] e | T | T
0 0,00 0,02 0,41 99,58 0,00 0,02 0,41 99,58

2,34 0,13 0,34 97,19 - - -

15 1,84 0,06 0,47 97,63 16,96 0,33 0,54 82,17
2 2,30 0,14 0,43 97,13 7,31 0,23 0,58 91,88
2,5 2,00 0,06 0,44 97,51 9,47 0,17 0,65 89,71
3 1,82 0,06 0,46 97,66 6,83 0,16 0,57 92,43
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Tabela P.9 Eksperimentalni podaci promene sastava uljane faze reakcione smeSe u toku
heterogeno katalizovane metanolize suncokretovog ulja negaSenim kreCom u
kontinualnim uslovima (40 °C; vreme zadrZavanja reakcione smese u reaktoru: 2 h)
pri razli¢itim molskim odnosima metanol:ulje

molski odnos metanol:ulje

te 6:1 12:1

wemcoo] e | G | g [wewcoo] o | o | e
0 0,00 0,02 0,41 99,58 0,00 0,02 0,41 99,58
2 - - - - - - - -
2,5 28,20 0,16 0,64 71,01 64,09 0,93 1,10 33,88
3 18,53 0,12 0,58 80,78 45,97 0,65 1,02 52,35
3,5 16,52 0,11 0,61 82,76 39,38 0,55 0,91 59,16
4 22,91 0,99 0,77 75,32 31,81 0,49 0,81 66,90
4,5 18,71 0,18 0,66 80,45 35,08 0,46 0,93 63,52
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Tabela P.10 Eksperimentalni podaci promene sastava uljane faze reakcione smeSe (srednje vrednosti) sa visinom nepokretnog sloja
negasenog kre¢a u segmentnom reaktoru (60 °C; vreme zadrzavanja reakcione smese u reaktoru: 1 h) pri razli¢itim molskim
odnosima metanol:ulje

molski odnos metanol:ulje

6:1 12:1 18:1

H (cm) MEMK MAG DAG TAG MEMK MAG DAG TAG MEMK MAG DAG TAG
(%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%)

0 0,00 0,02 0,41 99,58 0,00 0,02 0,41 99,58 0,00 0,02 0,41 99,58
10 3,99 0,10 0,44 95,48 2,02 0,02 0,40 97,55 3,99 0,10 0,44 95,48
20 21,04 0,28 0,63 78,05 7,60 0,10 0,52 91,79 21,04 0,28 0,63 78,05
30 54,81 0,87 0,99 43,33 27,18 0,41 0,81 71,59 54,81 0,87 0,99 43,33
40 91,83 1,42 0,99 5,75 49,68 0,86 1,01 48,45 91,83 1,42 0,99 5,75
50 97,83 0,74 0,82 0,61 82,29 1,94 0,98 14,80 97,83 0,74 0,82 0,61
60 98,62 0,51 0,82 0,05 93,03 1,11 1,03 4,84 98,62 0,51 0,82 0,05
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Tabela P.11 Eksperimentalni podaci promene sastava uljane faze reakcione smese (srednje vrednosti) sa visinom nepokretnog sloja
negasenog krec¢a u segmentnom reaktoru (60 °C; vreme zadrZavanja reakcione smeSe u reaktoru: 1,5 h) pri razli¢itim
molskim odnosima metanol:ulje

molski odnos metanol:ulje

6:1 12:1 18:1

H (cm) MEMK MAG DAG TAG MEMK MAG DAG TAG MEMK MAG DAG TAG
(%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%)

0 0,00 0,02 0,41 99,58 0,00 0,02 0,41 99,58 0,00 0,02 0,41 99,58
10 2,94 0,08 0,43 96,55 9,02 0,16 0,49 90,34 9,70 0,05 0,45 89,81
20 17,53 0,26 0,71 81,50 34,40 0,75 0,61 64,25 58,15 0,43 0,82 40,61
30 42,38 0,39 0,91 56,32 78,86 1,37 0,93 18,84 96,96 0,29 0,89 1,87
40 83,41 1,19 0,93 14,46 95,75 0,95 0,83 2,47 98,92 0,10 0,82 0,15
50 89,51 0,64 0,80 9,05 98,71 0,26 0,80 0,23 99,03 0,12 0,84 0,01
60 93,80 0,76 1,01 4,43 99,03 0,16 0,79 0,03 98,98 0,17 0,84 0,02
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Tabela P.12 Eksperimentalni podaci promene sastava uljane faze reakcione smese (srednje vrednosti) sa visinom nepokretnog sloja
negasenog kreca u segmentnom reaktoru (60 °C; vreme zadrzavanja reakcione smeSe u reaktoru: 2 h) pri razli¢itim
molskim odnosima metanol:ulje

molski odnos metanol:ulje

6:1 12:1 18:1

H (cm) MEMK MAG DAG TAG MEMK MAG DAG TAG MEMK MAG DAG TAG
(%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%) (%)

0 0,00 0,02 0,41 99,58 0,00 0,02 0,41 99,58 0,00 0,02 0,41 99,58
10 10,52 0,26 0,65 88,56 13,21 0,26 0,59 85,95 18,96 0,27 0,66 80,11
20 57,99 1,83 1,18 39,01 77,25 1,07 1,29 20,39 86,09 0,80 1,07 12,04
30 94,35 0,64 1,30 3,71 94,32 1,53 1,37 2,78 98,17 0,43 1,18 0,21
40 98,52 0,12 1,28 0,08 97,76 0,76 1,26 0,23 98,64 0,34 0,99 0,03
50 98,63 0,09 1,24 0,04 98,11 0,71 1,14 0,04 98,23 0,93 0,83 0,01
60 98,69 0,08 1,21 0,02 98,14 0,64 1,20 0,01 98,63 0,36 0,99 0,02
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Mpwunor 1.

MU3JABA O AYTOPCTBY

M3jaBrbyjeM aa je AOKTOpCKa AucepTauuja, nog HacnoBoOM
MeTaHONM3a CYHUOKPETOBOr yiba KaTallM30BaHa HeEraweHWmM Kpeyom

e pe3ynTaT COMCTBEHOr UCTPaXKMBAUKoOr paaa,

e [a npensoxeHa gucepraumja, HW y LENWHU, HU Yy AenoBuMa, Huje buna npeasoxeHa
3a pobujarmbe 6uno Koje aunaomMe, npeMa CTyAMjCKMM MporpaMmMma  Apyrux
BMCOKOLLUKONCKNX YCTaHOBa,

e Ja cy pe3ynTaT¥ KOPEKTHO HaBeAEHU U

e [a HuMCaM KpLINO/Na ayTopcKa npaBa, HUTK 3/10ynoTpeburo/na UHTENEKTYaNHy CBOjUHY
Apyrux nuua.

Y Huwy, _29.11.2013.

AyTop AucepTaumje: Mapvja P. MunagmHosuh

MoTnnc gokTopaHaa:
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Mpwunor 2.

MN3JABA O NICTOBETHOCTU WUTAMINAHE U ENEKTPOHCKE BEP3WUJE [NOKTOPCKE
ANCEPTALUIE

Vve u npesume ayTopa: Mapwuja P. MwunaguHosuh

CTyanjckn nporpam:
yan porp TexHONOWKO WHKeHepCcTBO

Hacnos papa:
MeTaHONM3a CYHUOKPETOBOI Yyrba KaTalM30BaHa HeraweHuMm Kpeyom

MeHTOp:
Onusepa C. CrameHkoBuh

M3jaB/byjeM pga je wTamMnaHa Bep3uja Moje AOKTOpCKe AaucepTtauumje MCTOBETHa
€/1eKTPOHCKOj Bep3njun, Kojy caM npepao/na 3a yHowewe y AUrutasHu peno3mtopujym
YHuBep3uteta y Huwy.

Jo3so/baBaMm ga ce objaBe MOjM JIMYHM Nogauun, Koju cy y Be3u ca pgobujamem
aKaAeMCKOr 3Barba AOKTOpa HayKa, Kao WTO Cy MMe M npe3nMme, roanHa nm mMecto poherba u
Aatym opbpaHe paga, M TO Yy KaTtanory bubnnoteke, [AurntanHoMm peno3vuTopujymy
YHuBep3uteTa y Huwy, kao n y nybnvkauunjama YHusep3auteTta y Huwy.

AYTOP AncepTaumie: . ia P, MunaguHosuh

[MoTnunc gokTopaHaa:
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Mpwunor 3.
U3JABA O KOPULWUKREHDY

Oenawhyjem YHuBep3uteTcky 6ubnuoteky ,Hukona Tecna“ ga, y AurutanHu
peno3nTopujyMm YHusep3suteTa y Huwy, yHece MOjy AOKTOPCKY ancepTaunjy, noa HacloBOM:
MeTaHONM3a CYHLUOKPETOBOr y/ba KaTaJn30BaHa HEralweHWM Kpeyom

Koja je Moje ayTopcko aeno.

Ouceptaumjy ca cBMM npuno3vMma npegao/na caMm Yy enNekTPoOHCKOM dopmMary,
NorogHoOM 3a TpajHO apXxuBupamse.

Mojy AOKTOpPCKY aAucepTauujy, yHeTy y AurutanHu penos3mTopujyM YHuUBep3uTeTa y
Huwy, Mory KOpuctuTmM CBM Koju nowTyjy oapenbe cagpxaHe y ogabpaHoMm Tvny nuueHue
KpeaTtmsHe 3ajegHuue (Creative Commons), 3a Kojy cam ce oany4ymo/na.

1. AyTopcTtBO

2. AyTOpCTBO — HEKOMepUMjanHo

3. AyTopcTBO — HEeKoMepuuijaaHo — 6e3 npepaae

4. AyTOpCTBO — HEKOMepuujanHo — aenmTtn nog UCTUM ycnosmma
5. AytopcTtBo — 6e3 npepage

6. AyTOpCTBO — AennTn noa UCTUM ycnoBuMa
(Monumo pa noaBy4eTe caMo jegHy o4 WecCT NMoHyHeHMX NMueHUn; KpaTtak onuc JINLEHUN je
Yy HacTaBKy TeKcTa).

Y Huwy, _29.11.2013.

AyTop aucepTaumje: .
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