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ABSTRAKT

Disertacni prace se zabyva ptipravou bioproduktii z odpadii potravinarského
a kozeluzského primyslu se zaméfenim na vyrobu ekologickych paliv.
Soucasny trend vyuziti bionafty jako motorového obnovitelného paliva ma stale
stoupajici tendenci. Z téchto divodi je dnes v popiedi zdjmu nalezeni
ekologické a ekonomicky proveditelné technologie vyroby bionafty nejen
z tradi¢nich rostlinnych olej, ale také z jinych surovin, jako jsou napt. odpadni
kozeluzské tuky. Odpadni kozeluzské tuky vSak nelze ptimo zpracovat béZznou
technologii vyroby bionafty, nebot’ obsahuji vysoky podil volnych mastnych
kyselin a také netukovych slozek. KliCovym feSenim je prediprava vstupni
suroviny. Inovativni cestou je rafinacni taveni s ndslednou kapalinovou extrakci
¢istym metanolem nebo s piidavkem ekvimolarniho mnozstvi alkalie. Hlavni
cile prace spocivaji v optimalizaci procesu piedupravy vstupni suroviny pro
vyrobu bionafty s naslednou optimalizaci sloZzeni vstupni reak¢éni smési
a reak¢nich podminek vyroby bionafty z odpadnich kozeluzskych tuki. Prioritni
pozornost je pak vénovana tetramethylammonium hydroxidu, ktery se pouziva
jako alkalické ¢inidlo esterifikace volnych mastnych kyselin a soucasné jako
katalyzator transesterifikace, coz ¢ini tento zpiisob vyroby bionafty z odpadnich
kozZeluzskych surovin ekonomicky zajimavym.

Klicova slova: bionafta, kozeluzské tuky, pteduprava, tetramethylammonium
hydroxid



ABSTRACT

The doctoral thesis deals with the preparation of organic products from wastes
generated by the food processing and tanning industries, with special focus on
the preparation of ecological fuels. There is a growing tendency worldwide to
use biodiesel as an alternative renewable fuel for diesel engines. For this reason,
great efforts has been put into research in environmentally friendly and
economically viable way of biodiesel production not only from conventional
feedstock (vegetable oils), but also from alternative feedstock such as tannery
waste fats. However, tannery waste fat cannot be processed directly by
conventional technologies since it contains high proportion of free fatty acids
and non-fat components. The key solution is the pre-treatment of the input
feedstock. The innovative way is the refining melting with subsequent liquid
extraction with methanol or with addition of equimolar amount of alkali. The
main objectives of the work are optimization of the pre-treatment process of
feedstock for biodiesel production with the subsequent optimization of the
reaction mixture compositions and reaction conditions in biodiesel production
from tannery waste fats. Priority attention is paid to tetramethylammonium
hydroxide that is used as an alkali in esterification of free fatty acids and
simultaneously as a transesterification catalyst, which makes biodiesel
production from tannery waste feedstock economically interesting.

Key words: biodiesel, tannery fats, pre-treatment, tetramethylammonium
hydroxide
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1. UVOD

V soucasné dob¢ je vénovano znacné Usili nalezeni alternativ fosilnich paliv
vzhledem ke skutecnosti, Ze se jednd o neobnovitelné zdroje energie. Jednim
z perspektivnich a legislativné podporovanych alternativnich paliv je pravé
bionafta. V soucasnosti povinny ptidavek bionafty do motorové nafty ¢ini na
uzemi EU 6 %. Konvencnim a dnes nejvyuzivanéjSim zpusobem vyroby
bionafty je transesterifikace rostlinnych oleji pomoci metanolu. Nicméné
rostlinné oleje predstavuji drahou vstupni surovinu, navic jejich péstovani
je mnarocné na kvalitu pidniho fondu. Z téchto davodhd je dnes
v poptedi z4jmu nalezeni vhodné cesty vyroby bionafty i1 z jinych surovin, jako
jsou odpadni tuky a oleje a v neposledni fad¢ taktéz odpadni tuky kozed€Iného
pramyslu. Vzhledem k nizké cené¢ odpadnich tukl a oleji se navic dosahne
vysokého zhodnoceni odpadni suroviny, kterd je jinak casto skladkovéna
¢i prfimo spalovana. Odpadni tuky vSak nelze piimo zpracovat béZnou
technologii vyroby bionafty, nebot’ obsahuji vysoky podil volnych mastnych
kyselin a také netukové slozky, které vyznamné ovliviiuji vyrobni proces.
Resenim je preduprava vstupnich surovin rafinaci, ¢imZ dochazi k odstranéni
nebo podstatnému snizeni obsahu volnych mastnych kyselin a ostatnich
nezadoucich slozek. Inovativni cestou predipravy je vyuziti rafina¢niho taveni
odpadnich zivocisnych tukii s naslednou kapalinovou extrakci metanolem nebo
jeho roztokem s ekvimolarnim mnozstvim alkalie. Dilezitym krokem pfi vyvoji
této technologie je optimalizace procesu piedupravy tak, aby ndklady na
samotnou predupravu véetné ceny odpadnich tukl a oleji byly nizs$i nez cena
Cistého rostlinného oleje. Vyfeseni vySe uvedenych problémil vyznamné
napoméha k dalSim optimaliza¢nim krokim vyroby bionafty, tj. nalezeni
vhodnych reakénich podminek transesterifikacni reakce s dosazenim
maximalniho vynosu methylester mastnych kyselin (FAME). Nasledné studie
kinetiky transesterifikani reakce na modelové vstupni suroviné katalyzované
tetramethylammonium hydroxidem (TMAH) poskytne parametry, které lze
pouzit k vypoctu vytézku FAME =za specifickych reak¢nich podminek
a vysledky zéaroven poslouzi jako informace pro navrh primyslového
transesterifikacniho reaktoru. Disertacni prace je zejména zaméfena na vyrobu
bionafty z kozeluzskych odpadnich tukii a také odpadnich oleji, avSak vysledky
jsou obecné uplatitelné pti vyrob¢ bionafty z Siroké Skaly vstupnich surovin.
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2. SOUCASNY STAV RESENE PROBLEMATIKY

Potieba energie se ¢im dal vice zvySuje diky rostouci industrializaci a narastu
sveétové populace, a tudiz je nevyhnutelna pro lidskou existenci [1]. Ropa patfi
stale mezi hlavni zdroj paliva a je vyuzivdna po celém svéte ve vSech odvétvich
lidského zivota [2, 3]. Hlavni nevyhodu motorové nafty ptredstavuje fakt, ze
zasoby fosilnich paliv den za dnem klesaji. Dalsi nevyhodou je znecistovani
atmosféry zplodinami vznikajicimi pfi spalovani nafty. Spalovanim nafty se do
atmosféry  uvolnuji  latky, které  vyznamné  zneCistuji  ovzdusi,
tj. NO,, SO,, CO, pevné Castice a t€kavé organické latky [4]. Klesajici zasoby
fosilnich paliv a rostouci znecisténi zivotniho prostiedi vedly k pottebé hledat
alternativni zdroje energie [5].

Bionafta jako obnovitelné, netoxické a biologicky odbouratelné palivo
je v posledni dob¢ povazovéna za alternativni ndhradu ropné nafty. Chemicky je
bionafta smés alkyl esteri mastnych kyselin sdlouhymi fetézci
a obvykle je vyrabéna z netoxickych, biologickych zdroji, jako jsou rostlinné
oleje a zivocisné tuky [6-9]. Bionaftu je moZno vyrabét pomoci riiznych technik,
jako je mikroemulzifikace pomoci alkoholti s kratkym fetézcem a nebo
transesterifikacni reakci [10]. Konvenénim a v souc¢asné dob¢€ nejvyuZzivanej$im
zpusobem vyroby bionafty je transesterifikace relativné drahych rostlinnych
oleji metanolem. Transesterifikace je reverzibilni reakce, kde vstupni surovina,
tj. rostlinny olej nebo Zivocisny tuk, reaguje s alkoholem (nejcastéji metanolem
nebo etanolem) v pritomnosti kyselého nebo zasaditého katalyzatoru za vzniku
esteri mastnych kyselin, tedy bionafty, a vedlejSiho produktu glycerolu
[11-15]. Glycerol musi byt po ukonceni transesterifikace odstranén ze
surové bionafty (pomoci dekantace, sedimentace, filtrace nebo centrifugace
[16]); nicméné, jeho nizkd koncentrace muze byt stale obsazena v samotné
bionafté. Vysoké mnozstvi volného glycerolu mulze zptlisobit zneciSténi
vstiikovace  motoru, ale  taktéz  zneciSténi  Zivotniho  prostiedi
[17-21]. Pozadavky na kvalitu bionafty jsou dany evropskou normu EN 14 214
[22].

Vlastnosti bionafty se li§i v zavislosti na vstupni suroviné pouzité pro vyrobu
[23]. Bionafta ma vyssi cetanové Cislo nez nafta, je témét bez siry a obsahuje
10 - 11 hm. % kysliku [24]. Tyto vlastnosti snizuji obsah uhlovodikti a pevnych
castic ve vyfukovych plynech v porovnani s motorovou naftou [25]. Bionafta je
nejen uzitecnd jako palivo do dieselovych motord, ale taktéZ jako aditivum do
motorové nafty, nebot ma vysokou mazavost (az o 2/3 vyS§i nez motorova
nafta), ¢imz snizuje opotifebeni motoru. Jak uvadi literatura, jiz ptidavek 3 %
bionafty do konven¢ni motorové nafty dokdze zlepSit c¢innost motoru
a prodlouzit zivotnost jednotlivych sloZzek [26]. Na druhou stranu, bionafta ma
1 své nevyhody, a to zejména pfti nizkych teplotach, nebot’ mé tendenci tuhnout,
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coz vede kucpavani filtri a zplsobit problémy pii Cerpani. ,,Bod zdkalu*
definuje teplotu, pii které bionafta zacind tuhnout, a je ovlivnén zejména
slozenim (nasycenosti) mastnych kyselin ve vstupni suroviné pouzité pro vyrobu
[27].

Oleje a tuky pochazi zolejnatych semen rostlin a z zivociSnych zdroja.
Zivo¢isné tuky (sadlo a 10j) jsou ziskavany z jatek a také pii nasledném
zpracovani jejich produkti. Sadlo a 14j vSeobecné obsahuje vodu a proteiny,
které musi byt odstranény, a relativné vysoky obsah volnych mastnych kyselin,
ktery musi byt znaéné snizen. Dle obsahu volnych mastnych kyselin se déli tuky
na tzv. ,yellow grease®, které obsahuji do 15 % volnych mastnych kyselin,
a ,,brown grease* s obsahem kyselin vét§im nez 15 % [28]. Oleje a tuky ziskané
béhem extrakce olejnatych semen a zpracovanim zivociSnych tukli jsou
nazyvany ,,surové“ oleje a tuky [29]. Sojovy olej je prevladajici surovina pro
vyrobu bionafty v USA, zatimco fepkovy olej v Evrop€. Vysoka cena téchto
rostlinnych olejit ¢ini bionaftu ekonomicky nevyhodnou (viz. Obr. 1,
az dvojnasobek ceny nafty), nebot’ cena oleji tvoii az 75 % celkovych
vyrobnich nakladl na vyrobu bionafty [30-32]. Z tohoto hlediska je perspektivni
vyroba bionafty z jinych ekonomicky pfijatelnych surovin, zejména pak surovin
druhé generace jako jsou odpadni fritovaci oleje a jiné oleje, dale hovézi 1y,
veprove sadlo, nebo odpadni kozeluzské tuky, jejichz pouziti je z ekonomického
hlediska ziskovéjsi [33-35] a zéroven je dosazeno vysokého zhodnoceni této
surovinové¢ zakladny.

3,7 %
3,6 % ’ O Vstupni

surovina
O Chemikalie

3, 7%

1,6%
10,6% \

B Energie

O Prace

B Amortizace

74.8 % O Rezijni ndklady
’ a udrzba

Obr. 1: Typické zastoupeni vyrobnich nakladu pro produkci bionafty z rostlinnych
oleju [36]
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Nicméné, surové rostlinné oleje a Zivoc€isné tuky se jen ziidka pouzivaji bez
pfedchozi rafinace, s vyjimkou panenského olivového oleje. Divodem je,
ze ptirodni tuky a oleje obsahuji fadu vedlejSich produkti (necistot). Mezi
bilkoviny, oxida¢ni produkty, fosfatidy a slouceniny obsahujici stopové prvky
tj. méd, zelezo, siru a halogeny [37, 38]. Tudiz tyto necistoty musi byt
odstranény nebo musi byt vyrazné snizen jejich obsah. Primyslové mezi dvé
nejcastéji vyuzivané metody pro upravu tukl a oleji patii fyzikéalni a chemicka
rafinace [39]. Chemicka rafinace je provadéna v n€kolika krocich, a to: odslizeni
(,,degumming*‘), neutralizace, promyvani, suSeni, béleni, filtrace a dezodorizace.
Avsak tento zpusob rafinace ma fadu nevyhod, a to energetickou naro¢nost,
ztratu neutralniho oleje, vysokou spotiebu vody a chemikalii, silné znecisténi
vod a ztratu nutrientd. Proces fyzikdlni rafinace je zejména zaloZen na
oddestilovani volnych mastnych kyselin, coz ¢ini tento proces vyhodnéjsi oproti
chemické rafinaci, a to zejména ve zvySeni vynosu produktli, odstranéni mydel
a sniZzeni zneciSténi odpadnich vod [40]. Nicmén€ pozadavky na vstupni
z tohoto hlediska je nizky obsah fosforu [38]. Fosfatidy a slizotvorné latky jsou
odstraniovany pomoci specidlni technologie tzv. degummingu, ktery je zalozen
na hydrataci vodou a naslednym odstfedénim nebo piimo parou. Poté nasleduje
odstranéni volnych mastnych kyselin, barviv a vonnych latek [39, 41].
V praktickych podminkéch se odkyseleni provadi pomoci alkélii nebo destilaci.
Volné mastné kyseliny mohou byt snadno odstranény promytim surového tuku
nebo oleje roztokem hydroxidu sodného nebo uhli¢itanu sodného. Tento proces
se nazyva alkalickd rafinace (chemickd) a stidle je pouzivana v mnoha
rafinériich. AvSak alkalickd rafinace nesta¢i k odstranéni vSech nezadoucich
latek, tj. fosfolipida a dalSich poldrnich latek [41]. V ptipadé produkce bionafty
degumming a odkyseleni nebo neutralizace vstupni suroviny. Kompletni série
oSetieni olejti a tukd, jako je béleni a dezodorizace, je dilezitd pouze v ptipadé
vyroby olejli a tuki pro lidskou spottebu.

Odstranéni fosfolipidii je prvnim krokem rafina¢niho procesu, nazyvanym
také ,,degumming®, kde obsah fosfolipidi musi byt UspéSné snizen pied
procesem stripovanim na obsah 5 mg.kg' oleje a mensi nez 20 mg.kg" pied
bélicim krokem. Béhem degummingu je dileZité odstranéni jak hydratovanych
fosfolipidd, tak 1 nehydratovanych, tj. vapenatych a hotecnatych soli fosfatidyl
etanolaminu a fosfatidové kyseliny [39]. Fosfolipidy maji vyrazny negativni vliv
na skladovani oleje a jeho nasledné zpracovani, maji silnou emulgacni
schopnost, a pokud nedojde k jejich odstranéni, dochazi k vyraznému ztmavnuti
oleje behem dezodorizace pii vysoké teplot€¢ a sniZzeni oxidacni stability
v dasledku obsahu Zeleza [42, 43].
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Tabulka 1: Zplsoby degummingu rostlinného oleje pied fyzikalni

rafinaci
TYP PRINCIP
DEGUMMINGU
Vodou Zpracovani surového oleje horkou vodou
) Zpracovani surového oleje s kyselinou fosfore¢nou
Kyselinou .y
nebo citronovou
, Degumming pomoci kyseliny s velmi malym obsahem
Suchy ; s ]ar
vody, kombinovang s bélenim
Enzymovy Modifikace fosfolipidi enzymy pro usnadnéni
hydratace
, , Prichod oleje skrz polopropustnou membranu
Membranovy

zachycujici fosfolipidy

Hlavnim ucéelem degummingu vodou je produkce oleje, ktery neuklada
rezidua béhem piepravy a skladovdni. Béhem degummingu vodou dochazi
k smichdni horké vody (pfiblizné 2 % k obsahu oleje) se surovym olejem
o teploté 70 - 90°C a néslednym mechanickym michanim ve sméSovacim tanku,
kdy dochézi k hydrataci fosfolipida. Spravné pouzité mnozstvi vody odpovida
asi 75 % obsahu fosfatidl v oleji [44]. Pfili§ mdlo vody zplsobuje vznik
tmavych viskoznich gum a zakaleného oleje, naopak piilis velké mnozstvi vody
vede k nadmérnym ztratdm oleje v dasledku hydrolyzy. Teplota je taktéZ velmi
dilezitd veliCina, protoZe pii vysoké teploté nedochazi k Gplnému degummingu
kvili zvysSeni rozpustnosti fosfatidii v oleji. Na druhou stranu, pii nizké teploté
se zvysuje viskozita oleje, kterd zabranuje separaci fosfatidi. Vodni degumming
je ucinny pouze pro nékteré druhy rostlinnych oleji, pfiCemz az 99 %
fosfolipidi miize byt odstranéno zahtatim oleje na 80 - 85°C s vodou
a naslednou filtraci pfi 55 - 60°C. Nicmén€ vodni degumming neodstrani
nehydratované vapenaté a hofecnaté soli fosfatidové kyseliny a fosfatidyl
ethanolamidu, proto neni ve vét§in¢ ptipadt dostatecné efektivni a je vhodny
pouze pro piedbézné Ccisténi oleji pfed fyzikalni rafinaci. Zpravidla
80 - 200 ppm fosfatidi je obsazeno v olejich po vodnim degummingu
v zavislosti na typu a kvalit¢ vstupniho surového oleje [39, 44]. Nicméné,
vodnim degummingem dochézi k znaénym ztrdtdm neutralniho oleje, produkci
velkého mnozstvi odpadni vody a pomérn¢ velké spotieb¢ energie [45].

Pomoci kyseliny dochazi k vyrazng&j§imu sniZeni zbytkového fosforu nez pfti
vodnim degummingu, a proto je vhodnou alternativou, pokud suchy degumming
a fyzikalni rafinace ma byt dalsi rafinacni krok. Degumming kyselinou miize byt
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povazovan za variantu vodniho degummingu, pokud se vyuziva kombinace
vody a kyseliny. V ptipadé¢ degummingu kyselinou se nejvice pouzivaji kyseliny
fosforecna a citrénova, které jsou vhodné pro potravinarsky primysl, nebot’ jsou
dostate¢né silné a vazi dvojmocné ionty kovl. Kyseliny tvoii nedisociované
fosfaty s véapenatymi, Zelezitymi nebo hofe¢natymi ionty, které jsou
odstraniovany s vodni fazi a zaroven jsou levngj$i neZ polyvalentni organické
kyseliny. Kyselina citronova je vhodné&jsi, 1 kdyz je drazsi nez kyselina
fosforeCna, protoze nezvySuje obsah fosforu voleji a odstranéni
nehydratovanych fosfolipidli je u¢inngj$i. Zahtatim surového tepkové oleje
s 0,1% kyselinou citronovou na 70 °C a naslednym odstiedénim srazeniny dojde
ke snizeni obsahu fosforu na 2 mg a 0,3 mg zeleza v 1 kg oleje [39, 46].
Jak uvadi néktefi autofi, dostacujici mnozstvi kyseliny fosforecné pro ucinny
degumming palmového oleje bylo 0,05 - 0,2 % (w/w) [39], nicméné toto
mnozstvi nebylo vhodné u ostatnich rostlinnych olejti [47]. Pro séjovy olej bylo
doporuceno nejprve pouzit koncentrovangjsi kyselinu a poté ziedénou [48].

V ptipadé¢ suchého degummingu je surovy olej upraven kyselinou, aby
rozlozil kovové ionty/fosfatidové komplexy, a poté je smichan s bélici hlinkou.
Hlinka, obsahujici kyselinu nutnou pro degumming, fosfatidy, pigmenty a jiné
necistoty, je po béleni odstranéna filtraci. Suchy degumming je nejCastcji
pouzivan v ptipadé¢ oleji snizkym obsahem fosfatidi jako je palmovy
a kokosovy olej a také v piipadé loji. Nejcastéji pouzivanou kyselinou pro
suchy degumming je 85% kyselina fosforecnd, kterd je rozptylena v horkém
oleji (80 - 100°C) v mnozstvi 0,05 az 1,2 % (w/w). Po kratkém reakénim Case
je mozné ptidat vodu pro zvyseni uc¢innosti béleni pfed pouzitim bélici hlinky
(1 - 3 % w/w dle typu oleje tj. obsahu fosfatidi). Obvykle proces béleni
vyzaduje 115 % bélici hlinky k obsahu chemicky rafinovanych olejii a tukd.
Béleni je realizovéano pii teploté¢ 120-140 °C po dobu 15 min a poté je reakéni
smes zchlazena pod 100 °C. Béhem suchého degummingu miize dochézet
k zvySeni obsahu volnych mastnych kyselin (ne vice nez o 0,2 %), ale kone¢ny
obsah fosforu musi byt zredukovan pod 5 ppm [46].

Enzymovym degummingem se rozumi prevedeni nehydratovanych
fosfolipidl na jejich hydratovanou formu pomoci fosfolipaz, které jsou nasledné
odstranény centrifugaci [49]. Fosfolipazy patti do tfidy hydrolytickych enzymd,
které hydrolyzuji esterové vazby fosfolipidii [50]. Enzymovy degumming byl
prvné navrzen vroce 1990 pod ndzvem ,EnzyMax proces [51]. EnzyMax
proces muize byt rozdélen do Ctyf hlavnich krokl. Jako prvni je tfeba upravit
reakéni podminky (Gprava pH citratovym pufrem na hodnotu 5 a uprava teploty
na 65 °C), poté nasleduje ptidavek roztoku s enzymy a dale samotna enzymova
reakce a koneCnd separace lysofosfatidi zoleje pii teplote¢ 75 °C [51].
Ve srovnani s tradicnimi postupy ma enzymovy degumming fadu vyhod,
zejména vede k redukci mnozstvi pouzitych kyselin a zasad, snizené produkci
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odpadnich vod v procesu rafinace, zvySeni vynost a snizeni provoznich nakladt
[52].

Membranovy degumming je jedna z metod, kterd nahrazuje alkalickou
rafinaci, a Casto dochéazi ke kombinaci degummingu s procesem béleni a tim
sniZzeni energetickych pozadavki a zbytecného pouzivani chemikalii [53].
Hlavnim principem je pouziti semipermeabilnich membran [54] (na bazi
polyamidu, polysulfonu, polyvinylenfluoridu, atd.), které umoziiuji prichod bud’
latek definované polarity, nebo definované molarni hmotnosti [39]. Fosfolipidy
a triglyceridy maji podobné molekulové hmotnosti, asi 700 - 900 Da, coz
je obtizné pro jejich oddéleni membranou. Nicméné, fosfolipidy jsou povrchove
aktivni latky, které v sob& obsahuji jak hydrofobni, tak i1 hydrofilni skupiny,
a tvoii reverzni micely v nevodnych systémech jako jsou rostlinné oleje, tudiz
fosfolipidy mohou byt oddéleny od triglyceridd pomoci vhodnych membran
[55]. Vzniklé micely velikosti 20 kDa neprojdou pfes pory membran, a obsah
fosforu se tedy snizuje. Soucasné s fosfolipidovymi miscelami je odstranéna
vétSina pigmenti, nékteré volné mastné kyseliny a dals$i necistoty. Nicméné
vykon membranové separace je vyrazné ovlivnén slozenim membrany, teplotou,
tlakem, rychlosti proudéni a interakcemi mezi vstupni surovinou
a povrchem membrany [55].

Dalsim krokem upravy tukii a oleji po degummingu je rafinace. Fyzikalni
rafinaci se rozumi odstranéni volnych mastnych kyselin ze surovych olejii bez
pouziti hydroxidu sodného nebo uhli¢itanu sodného. Tabulka 2 ukazuje
nejCastéj$i zpusoby fyzikalni rafinace surovych rostlinnych olej [39].
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Tabulka 2: Metody fyzikalni rafinace surového rostlinného oleje

METODA PRINCIP

Odstranéni mastnych kyselin a ostatnich tékavych
Rafinace parou latek pomoci vodni pary vyhtaté na 200 - 270°C pfi
nizkém tlaku po pfedchozim degummingu a béleni.
Stripovani Odstranéni volnych mastnych kyselin v proudu
inertnim plynem inertniho plynu (dusiku).

Odstranéni vice tékavych slozek, vcetné volnych

Molekularni , . L st : Cqe
. mastnych kyselin, zméné tékavych triglyceridli pti
destilace o e F s
velmi nizkém tlaku, bez pouZiti vodni pary.
Membranova Zpracovani surovych olejii pod nizkym tlakem pies
rafinace selektivni membranu nepropustnou pro triglyceridy.

Zpracovani oleji pii vysoké teploté a tlaku, po némz

Hermeticky systém : s , ,
¥y sy nasleduje odstfedéni srazenin a dale parni rafinace.

Selektivni  odstranéni mastnych kyselin pomoci
protiproudé extrakce mezi nemisitelnymi
rozpoustedly.

Extrakce
rozpoustédly

Rafinace oxidem Odstranéni volnych mastnych kyselin a dalSich
uhli¢itym necistot pomoci oxidu uhli¢itého.

V dnedni dobé& nejvyuzivangj§i metodou fyzikdlni rafinace v pramyslu je
parni rafinace. Parni rafinaci se rozumi vakuova destilace vodni parou pii
vysoké teploté (200 — 270 °C) a nizkém tlaku (0,2 - 0,5 kPa) a soucCasném
zavadeéni pary (0,5 - 2 % w/w) jako stripovaciho plynu [56], kdy celkovy tlak se
rovnd souctu parcidlnim tlakli jednotlivych tékavych sloucenin a tlaku
stripovaciho plynu. V dusledku toho se mize proces odkyseleni uskutecnovat
pii vys$Sim celkovém tlaku pomoci stripovaciho plynu nez bez né&j, nebot
odstranéni volnych mastnych kyselin bez stripovaciho plynu by vyzadovalo
vetsi vakuum (0,0001 - 0,01 kPa) k dosaZeni stejného vysledku, coZ je doménou
molekularni destilace [57]. Proces parni rafinace je uspofadan protiproudné, kdy
je para vpousténa zespodu kolony a tuk je pfivadén vrchem. Pii teploté pod
200 °C dochazi pouze k malému poklesu obsahu volnych mastnych kyselin,
k vyraznéjSimu poklesu dochézi az pii pouziti vysSich teplot, tj. 200 — 270 °C.
Rozhodujicim faktorem je délka tfetézce kyseliny — kratSi kyseliny 1ze stripovat
snadnéji nez ty, které obsahuji ve své molekule dlouhy uhlikaty fetézec [39].
Para je obecné nejpouzivanéjsi stripovaci plyn z ekonomického hlediska, 1 kdyz
se nejednd o inertni plyn, tudiz béhem rafinaci mize dojit k hydrolyze oleje
[58].
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Pouzitim alternativniho inertniho plynu, napt. dusiku, lze ziskat stabilné;si
dezodorizovany olej, lepsi kvalitu destilatu a taktéz Ize dosahnout menSich ztrat
neutralnich tukG a redukovat zneciSténi Zivotniho prosttedi [59]. AvSak
ve vétSing rafinérii neni dusik jako stripovaci plyn preferovan, nebot’ se jedna
o nekondenzovatelny inertni plyn, ktery vyzaduje vétsi vakuovou jednotku,
a s tim spojené¢ vyssi investicni ndroky [57]. Dalsimi faktory ovliviiujicimi
rafinaci s vyuzitim dusiku nebo pary jsou vyrobni nédklady a taktéz cena
transportu (tj. ndklady na potrubi vedouci dusik nebo paru) [60].
Krishnamurthy a kol. [61] uvadi, Zze az 82 % volnych mastnych kyselin bylo
odstranéno pomoci dusiku pfi teplot¢ 162 — 288 °C s dosazenim lepsi kvality
oproti rafinaci parou. Vhodnou metodou pro rafinaci hovéziho loje a n¢kterych
rostlinnych oleji je rafinace proudem dusiku pfi teploté 50 — 270 °C a tlaku
0,013 - 0,79 kPa nebo 220 — 240 °C a tlaku 0,2 - 0,4 kPa [62, 63].

Molekularni destilaci se rozumi kratkodobé expozice destilované kapaliny pfi
zvysené teploté a vysokém vakuu v destilacnim prostoru s malou vzdalenosti
mezi kondenzatorem a vyparnikem (asi 2 - 5 cm), kde kratky pobyt kapaliny
v odpafovacim valci (v ifadu nékolika sekund az 1 min), zajisti distribuci
kapaliny v podob¢ tenké vrstvy [64]. Molekularni destilace je uziteCna
k oddéleni a CciSténi materidli s vysokou molekuldrni hmotnosti a taktéz
citlivosti na teplotu, protoze pti ni dochazi k minimalnim ztratam, které by byly
zpisobeny termickym rozkladem. Tudiz dochazi k odstranéni vice tékavych
slozek, vEetné volnych mastnych kyselin, z méné tékavych triglyceridi pii velmi
nizkém tlaku (0,01 - 0,8 kPa), bez pouziti vodni pary [34, 65].

Membranova rafinace (reverzni osmoza, nanofiltrace, ultrafiltrace,
mikrofiltrace) je zaloZena na zpracovani surovych oleji pod nizkym tlakem pres
selektivni hydrofobni membranu nepropustnou pro triglyceridy [56]. Tato
metoda se zd4d byt velmi slibnym nastrojem pro rafinaci rostlinnych oleji
vhledem k nizké spotiebé materialu a provozni teploté, absenci ptidavku
chemickych latek, eliminaci odpadnich vod, jednoduchému ovladani, ale taktéz
udrzeni nutrientd a dalSich slozek, nebot’ vétSina rostlinnych olejti je v soucasné
dob¢ rafinovdna pomoci extrakce [54, 66]. Nicméné podle nékterych autort
[38, 67] je samotné pouziti membran k odstranéni volnych mastnych kyselin bez
pouziti rozpoustédla nedostaCujici a slouzi pouze k odstranéni fosfolipidi,
pigmentt a oxidacnich produktt, jako je tomu v ptipadé¢ degummingu.

Extrakci pomoci rozpoustédel se rozumi selektivni odstranéni mastnych
kyselin pomoci protiproudu mezi nemisitelnymi rozpoustédly. Extrakce
se pouziva pii zpracovani odpadnich tuki z jatek, které obsahuji vysoky obsah
volnych mastnych kyselin. Byly navrZzeny postupy vyuZivajici k extrakci vodu
s nizkomolekularnimi alkoholy. Pfi pouziti metanolu jako extrakéniho ¢inidla
pii vicestupniové extrakci (s kifizovym tokem) jatecného tuku doSlo k poklesu
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obsahu volnych mastnych kyselin z 1,6 pod 0,1 hm. % pfi teplot¢ 60 °C;
nicmén¢ pomér metanolu k tuku nebyl uveden. Pfi extrakci palmového oleje
smési oxidu uhli¢itého a dimethyletheru v poméru 1:1 doslo k poklesu volnych
mastnych kyselin ze 4,2 na 0,2 hm. %, jak uvadi Drescher a kol. [41]. Od druhé
poloviny minulého stoleti byly diskutovany moznosti odkyseleni tukii a oleju
pomoci extrakce kapalina-kapalina za pouziti vody s nizkomolekularnimi
alkoholy, tj. metanolu a etanolu a jejich smési s vodou, kde extrakce kapalina —
kapalina je zaloZzena na rGzné rozpustnosti volnych mastnych kyselin
a triglyceridi v daném rozpoustédle. Dal§imi moZnymi pouZitelnymi
extrakénimi Cinidly jsou polyethylenglykoly, dimethylether, oxid uhli¢ity, ethan,
propan aj. [41]. Odstranovani volnych mastnych kyselin pomoci selektivni
extrakce nebo pomoci sorbenti se vyuzivd v mensi mife. V primyslovém
meétitku se proces selektivni extrakce pouziva vyhradné u tukd s velkym
podilem volnych mastnych kyselin, napt. kakaové maslo ze slupek nebo olivovy
olej z pokrutin, zejména pomoci isopropanolu [41]. Jak uvadi nékteii autofi
[68, 69], propojeni membranové technologie s extrakci rozpoustédlem je taktéz
vhodnou rafina¢ni metodou k odstranéni volnych mastnych kyselin, kde nejprve
se provede extrakce oleje v rozpoustédle (metanol, etanol, hexan) a poté
naslednd nanofiltrace pomoci komerénich membran, kdy dochazi az k 98%
redukci obsahu volnych mastnych kyselin [68].

Superkritickd fluidni extrakce pomoci oxidu uhli¢itého je velmi popularni
metoda v pfipad¢ extrakci oleje diky své vysoké ucinnosti a kratkém extrak¢énim
Case. Kriticka teplota pro oxid uhli¢ity, ktery je netoxicky a zaroven nehotlavy,
je 31,1°C a kriticky tlak 7,83 MPa [70].

Primyslové nejcastéj$i metodou pouzivanou pro odkyseleni olejii a tuka
je chemické (alkalické) odkyseleni [71]. Ugelem odkyseleni v konvenénim
chemickém procesu je odstranéni ne-triglyceridovych slozek, jako jsou hlavné
volné mastné kyseliny spolu se znaénym mnozstvim slizovych latek, fosfolipida
a barevnych pigmentii [72]. Odkyseleni se provadi ptfidanim alkalii do oleje
po degummingu, ¢imz dojde k vysrdzeni volnych mastnych kyselin ve formé
mydel, kterd se poté mechanicky (odsttedénim) oddé€li od neutrdlniho tuku.
Nejcasteji pouzivanou chemikalii pro alkalické odkyseleni je hydroxid sodny
(NaOH) [40], nebot’ NaOH je silna alkalie, kterd jednodusSe neutralizuje volné
mastné kyseliny [73]. Tento proces je typicky diskontinudlni, kde se rostlinny
olej smichda s 10 % (v pfebytku) vodného roztoku hydroxidu sodného pfi
60 - 80 °C. Cely obsah se pomalu promichava, aby doslo ke konverzi volnych
mastnych kyselin na mydla, nicmén¢ michani musi byt opatrné, aby nedoslo
ke vzniku emulze olej/mydlo. Cely proces se provadi v reaktorech s konickym
dnem pro lep$i odd€leni neutrdlni mydlové faze [71]. Kontinudlni proces
Nejcastéjsimi kroky kontinualniho procesu jsou: hydratace klihu, predbézna
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hruba neutralizace a separace mydel, proplach vodou a jeji odstranéni a ndsledné
vakuové susSeni [71]. Diky chemickému odkyselovani oleji dochézi k velké
ztrat¢ neutrdlniho oleje v disledku jeho hydrolyzy nebo vzniku okluzi
v mydlech, nebot” mydla dok4dzou pojmout az 50 % neutralniho oleje, ¢im se
vyznamné¢ snizi vynos rafinovaného oleje [74]. Mezi hlavni ukazatele
ovliviiujici kvalitu a Gcinnost alkalického odkyseleni patii koncentrace NaOH
pouzitého pro odkyseleni a jeho ptebytek, dale rychlost a doba michéni a taktéz
teplota, pii které se odkyseleni provadi [46]. Teoretické mnoZstvi hydroxidu,
potfebné k ic¢innému odkyseleni, je zalozeno na poméru molekulové hmotnosti
NaOH a kyseliny olejové a procentudlnim zastoupeni volnych mastnych kyselin
ve vstupni suroviné [46]. PfestoZze md chemickd rafinace fadu nevyhod, stale
patii mezi nejcastéjSi zplsob odkyselovani rostlinnych oleji v mnoha
rafinériich, nebot’ diky ni dochazi ke sniZzeni obsahu volnych mastnych kyselin
na pod limitni Grovenl. Chemickou neutralizaci je mozné snizit kyselost az na
0,03 % v zévislosti na typu oleje [40].

Kozed€lny priimysl se fadi mezi primyslova odvétvi, kde vyroba usni maze
mit nepfiznivy vliv na zneciSténi Zivotniho prostfedi [75], nebot’ b&hem
zpracovani surovych kiizi vznikd vyrazné mnozstvi riznych druhti odpadt. Mezi
vyznamny kozeluzsky odpad s potencidlné vysokou uzitnou hodnotou,
vznikajici v prvnich krocich opracovédni surovych kizi, se fadi mazdra, kterd
tvoti celkové 50 - 60 % téchto odpadl [76]. Mazdra (anglicky fleshings) vznika
v prubéhu operace zvané mizdieni, kdy dochazi k mechanickému odstranéni
podkozniho tuku, vaziva a zbytkil svaloviny z rubové ¢asti surové kiize. Dle faze
zpracovani se rozliSuji dva typy mdazdry, a to mazdra ziskana pied vapnénim
(anglicky green fleshings) a méazdra po vapnéni (anglicky limed fleshings) [77].
Velkou snahou je tuto odpadni cennou surovinu zpracovat, nebot’ jeji likvidace
je zatizena poplatky. Z tohoto ditvodu se fadi mdzdra, diky vysokému obsahu
tuku, mezi potencialni surovinu druhé generace, kterd je vhodna pro vyrobu
bionafty. Hlavni vyhodou odpadniho kozeluzského tuku je zejména jeho nizka
cena ve srovnani s cenami odpadnich rostlinnych oleji. Avsak ptimé pouziti na
produkci bionafty neni mozné v dasledku velkého obsahu necistot, tj. volnych
mastnych kyselin, popele, vody, netukovych slozek, dale bilkovin (keratin,
kolagen), fosfolipidii a taktéZ mechanickych pfimési. Proto je nutné pted
samotnou vyrobou bionafty provadét rafinaci odpadnich kozeluzskych tukt
[78].

Vzhledem ktomu, Ze kozeluzské tuky obsahuji vysoky podil volnych
mastnych kyselin (&islo kyselosti vétsi nez 2 mg KOH.g", z &ehoz vyplyva
obsah volnych mastnych kyselin vétsi nez 1 %) je potfeba takové suroviny pro
dalsi zpracovani odkyselovat [15]. Klasickd produkce bionafty pomoci
alkalickych katalyzatori (NaOH, KOH) je net¢inna, nebot’ veskery katalyzator
je spotiebovan na neutralizaci volnych mastnych kyselin [7, 79, 80]. Mimo to,
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soli vznikajici behem reakce komplikuji snadné oddéleni glycerolu
od methylesteri mastnych kyselin a taktéZ snizuji konverzi glyceridi. Voda,
soucasn¢ se solemi, taktéz snizuje vynos béhem transesterifikace. Kromé toho,
dalsi studie poukazuji na to, ze doporuceny obsah volnych mastnych kyselin ve
vstupni suroving, vhodny pro ucinnou alkalickou transesterifikaci, by mél byt
niz§i nez 1 mg KOH.g", tj. 0,5 % obsahu volnych mastnych kyselin [25].
Bionaftu lze také vyrabét pomoci kyselych katalyzatort (kyselina sirova,
fosfore¢nd); nicméné transesterifikacni reakce je velmi pomaléd a pro urychleni
reakce by byl tfeba velky ptebytek alkoholu [79]. AvSak tato metoda je spiSe
vhodna jako prvni krok ptedupravy kyselych tuki, kdy dochazi k esterifikaci
volnych mastnych kyselin na estery, ¢imz dochézi ke sniZzeni obsahu volnych
kyselin, kde alkalicky katalyzator miZe byt pouzit pro naslednou
transesterifikaci glycerida [25, 81]. Canakci a Van Gerpen [25] uvadi,
ze pomoci kyseliny sirové jako esterifika¢niho ¢inidla ptedupravy kyselych tukt
(obsah kyselin 20 %) dokézali snizit obsah volnych mastnych kyselin pod 1 %
s naslednou transesterifikaci pomoci alkalického katalyzatoru KOH.

Bionafta vyrabéna z odpadnich tukii koZeluzského primyslu ma mirné
odlisné vlastnosti nez bionafta z rostlinnych oleju. Kozeluzské odpadni tuky
patii mezi tuky ZivociSného pivodu, tudiz profil mastnych kyselin je rozdilny
(viz Obr. 2). Vy$§i obsah nasycenych mastnych kyselin, oproti rostlinnym
olejim, zvySuje oxidac¢ni stabilitu a zvySuje cetanové Cislo, coz v disledku toho
ma pozitivni vliv na vykon a Gc¢innost motoru. AvSak bod zakalu je vyssi, tudiz
bionafta z odpadnich kozZeluzskych tukl tuhne pti vysSich teplotach, nez je tomu
v ptipad¢ bionafty z rostlinnych olejli, coz do jist¢ miry limituje jeji pouziti
v zimnim obdobi. Proto smés tuku a oleje mize byt zajimava nejen
z ekonomického hlediska, avSak 1 nevyhnutelna z hlediska technologického,
nebot pro splnéni podminek danych normou kvality CSN EN 14 214 je potieba
methylestery vySSich mastnych kyselin ziskané z ZivociSnych tukd michat
s methylestery ziskanymi z rostlinnych oleji (zejména se jedna
o tzv. "filtrovatelnost" neboli zkousku CFPP - "cold filter plugging point", ktera
urcuje teplotni vhodnost pouziti vyrobené bionafty).
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Obr. 2: Typické zastoupeni mastnych kyselin u vybranych vstupnich surovin pro

vyrobu bionafty [25, 46, 82].

Literatura uvadi jen omezeny pocet studii zabyvajici se zpracovanim
kozeluzskych tukl na bionaftu. Isler a kol. [1] ve studii uvadi vyrobu bionafty
zmdazdry (fleshings) za pouziti hydroxidu sodného jako katalyzatoru
transesterifikace, nicméné¢ nikde neuvadi zplsob piredipravy plvodnich
fleshings pfed samotnou transesterifikaci. Colak a kol. [83] pouzili ve své studii
tuk ziskany z pre-fleshings ov¢€ich kiizi vafenim ve vodé pii vysoké frekvenci
michani. Tuk byl nésledné oddé€len bez dalsi rafinace (obsah volnych mastnych
kyselin byl pouze 1,2 %) a pouzit pro vyrobu methyl esteri mastnych kyselin
s pouzitim metanolu a metanolatu draselného jako katalyzatoru (30% v etanolu)
s vynosem az 95 % FAME. Alptekin a kol. [75] v jejich praci pouZili pro proces
ptedupravy kyselého oleje z fleshings kyselinu sirovou a metanol v riiznych
pomérech. Po nasledné redukci volnych kyselin (pod 1 %) provedli
transesterifikaci oleje s pouzitim raznych alkalickych katalyzatord (hydroxid
sodny a draselny, metanolat sodny a draselny) a metanolu. Crispim a kol. [84]
popisuji vyrobu bionafty zlimed fleshings, kde tuk byl nejprve promyvan
horkou vodou (90°C) a nasledné¢ extrahovan pomoci n-hexanu. Nicmén¢ jak
uvadi samotni autofi, samotnd preduprava vyzaduje dal$i optimalizaci
s vysledkem snizeni investic a ndkladl na energie. Ramos a kol. [85] pouzili ke
snizeni obsahu volnych mastnych kyselin v extrahovaném tuku z fleshings
esterifikaci tuku metanolem v pfitomnosti kyseliny sirové s pfedchozim
promytim teplou vodou (60°C) a naslednou extrakci n-hexanem k odstranéni
proteind. Nasledovala dvou-krokova transesterifikace pomoci metanolu a KOH,
jako katalyzatoru. Ong a kol. [33] pouzili pro vyrobu bionafty z koZeluzskych
tukd s vysokym obsahem volnych mastnych kyselin transesterifika¢ni reakci za
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superkritickych reakénich podminek (dusik 12 MPa, pomér metanol/olej 40:1,
teplota 250-325°C) bez ptedchozi rafinace. Getahun a Gabiyye [86] pouzili
k redukci 12,33 % na 1,5 % obsahu volnych mastnych kyselin z fleshings
esterifikaci metanolem (pomér 30:1) za pritomnosti kyseliny sirové (10 % w/w)
pii teploté 60°C po dobu 1 hod. Naslednou transesterifikaci katalyzované
pomoci KOH dospéli k bezprostitednimu vynosu FAME 97 %. Kolomaznik
a kol. [78] navrhli proces rafinacniho taveni jako vhodny proces ptedupravy
kyselych tuki s ndslednou transesterifikaci pomoci silného bazického
organického katalyzdtoru TMAH, slouziciho soucasné¢ k esterifikaci volnych
mastnych kyselin, namisto bézné pouZzivanych silnych anorganickych kyselin.
Rafina¢nim taveni dochdzi ke snizeni obsahu tékavych latek, proteind, popele
a mirnému poklesu obsahu volnych mastnych kyselin.

V soucasné dobé¢ vétsina producentit bionafty vyuziva alkalické katalyzatory
pro zajisténi priméfené reakcni rychlosti transesterifikacni reakce. Nicméné¢, jak
jiz bylo fteceno, tyto katalyzatory nelze pfimo pouzit pro zpracovani surovin,
které obsahuji vysoky podil volnych mastnych kyselin, jako je tomu
1 v pfipad¢ odpadnich tukli a olejii. V disledku toho je kladeno velké usili
nalezeni vhodné ekonomicky akceptovatelné rafinacni technologie.
TransesterifikaCni reakce je postupna reakce, to znamend, Ze v pribéhu
transesterifikace vznikaji reakéni meziprodukty tj. mono- a diglyceridy.
Mechanismus transesterifikace je zndzornén na obrazku 3 [17, 18, 20].

Postupné reakce:
TG + ROH UGN Diglycerid (DG) + R'CO2R
DG-TG (kd)

DG-MG (k2) ‘ i 1 A BN
DG + ROH “opond Monoglycernid (MG) + R'CO2ZR

=Gl (k3 Il G RO
MG + ROH E?;]i_;“];zt(j Glvyeerol (GL) + RTCO2ZR
Shrnuti:

katalyzator

Triglycend (TG) + 3ROH «— 3 R'CO2ZR + Glycerol
Obr. 3: Schéma transesterifikacni reakce triglyceridii alkoholem [13]

V prvnim kroku transesterifika¢ni reakce dochézi k reesterifikaci acylového
fetézce triglyceridu (TG) molekulou alkoholu, kdy dojde k pfevedeni molekuly
triglyceridu na jednu molekulu diglyceridu (DG) a molekulu alkyl esteru.
V dalSim kroku je molekula diglyceridu pfevedena na dal§i molekulu alkyl
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esteru a molekulu monoglyceridu (MG), ktera je v poslednim kroku pievedena
na tfeti molekulu alkyl esteru a molekulu glycerolu (GL). Transesterifikace je
reverzibilni reakce, nicméné prebytek alkoholu se pouziva k posunu rovnovahy
smérem ke vzniku estert a glycerolu [7]. V pfitomnosti velkého nadbytku
alkoholu doptedné reakce je pseudo-prvniho tadu a zpétna reakce je druhého
fadu, kde pritomnost katalyzatoru urychli prubéh téchto reakci [13]. Nejcastéji
vyuzivany alkohol v dneSni dobé je metanol diky jeho nizké cené a jeho
fyzikdlnim a chemickym vlastnostem (polarni s nejkratSim alkoholovym
fetézcem) [7]. Reakéni mechanismu samotny je popsan taktéz ve ttech krocich.
V prvnim kroku alkoholatovy anion atakuje karbonylovy uhlik v molekule
triglyceridu za vzniku tetrahedralniho meziproduktu, ktery néasledné¢ v druhém
kroku reaguje s alkoholem za vzniku dal§iho alkohol4tového anionu, ktery
plisobi jako samotny katalyzator transesterifikace. V poslednim kroku dochazi
k pteskupeni tetrahedralniho meziproduktu za vzniku esteru a diglyceridu [7].

Freedman a kol. [13] jiz vroce 1986 se zabyvali studiem kinetiky
transesterifikacni reakce sojového oleje, kde cilem jejich prace bylo stanoveni
fadu reakce a reak¢ni rychlosti transesterifikacni reakce. Z vysledku studie je
zfejmé, Ze fad reakce je zavisly na poméru alkoholu (v tomto ptipadé
butandiolu) ke vstupni suroving, tj. k sojovému oleji. V piipadé poméru 30:1
odpovidal ta4d nasledné reakce pseudo-prvnimu fadu, nicméné pii sniZeni
poméru na 6:1 odpovidala dopfedna reakce druhému tadu, nebot’ pii velkém
piebytku jednoho reaktantu v systému druhého fadu se mechanismus chova
podobné, jako v systému prvniho fadu. V obou piipadech byl pouzit jako
katalyzator methanoldt sodny. V piipad€ transesterifikace sojového oleje
metanolem katalyzované methanolatem sodnym a pomérem metanolu k oleji 6:1
byla popsana dopfedna reakce mechanismem druhého tadu s bocnou reakci,
nebot’ v tomto piipadé¢ doSlo k rychlému narGstu obsahu methylesterii bez
odpovidajiciho navySeni obsahu monoglycerida a diglyceridii, coz nemuize byt
zapsano modelem po sobé jdoucich reakci. Noureddini a Zhu [87] studovali
kinetiku transesterifikace sojového oleje metanolem v moldrnim poméru
6:1 metanol/olej s vyuzitim NaOH, jako katalyzatoru. Z experimentalnich
vysledkt zjistili, Ze reakce pseudo-prvniho fadu poskytuje uspokojivy
mechanismus transesterifikace v pfipadé velkého piebytku metanolu
a vyhovujici mechanismus pro reakci druhého tadu v ptipadé molarniho poméru
6:1 metanol/olej, stejné jako uvadi [13], nicméné bez nutnosti zahrnuti bocné
reakce do popisu kinetiky, jak uvadi i [88, 89]. Naopak Darnoko a Cheryan ve
své studii [90] tvrdi, Ze pii1 transesterifikaci palmového oleje katalyzované
pomoci KOH a molarnim poméru metanol/olej 6:1 se jevi, jako nejlepsi pro
popis kinetiky mechanismus pseudo-prvniho fadu. Mittelbach a Trathnigg [91]
studovali kinetiku metanolyzy slunecnicového oleje katalyzované pomoci KOH,
pi1 molarnim poméru 3:1 s aplikaci mechanismu reakce druhého fadu v prvnich
minutach.
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Jak jiz bylo feceno, piebytek alkoholu v reakéni smési zjednoduSuje
kvantitativni popis transesterifikatniho procesu. Molarni pomér alkoholu k oleji
je dilezity parametr, ktery vyznamné ovliviluje vytézek esteri mastnych
kyselin. Stechiometricky pomér pro transesterifikaci vyZzaduje 3 moly alkoholu
na 1 mol triglyceridu za vzniku 3 moll esterti mastnych kyselin a 1 molu
glycerolu. Jak bylo feCeno, transesterifikacni reakce je rovnovazna reakce, pfti
niz je zapotiebi velky piebytek alkoholu, nicméné vysoky moldrni pomér
alkoholu ke vstupni suroviné ma vliv na horsi separaci glycerolu [92]. Optimalni
pomér metanolu k oleji/tuku pro dosaZzeni vysoké vytéznosti methylestert
odpovida 6:1, jak je uvedeno v [7, 93, 94]. Mezi dalsi faktory ovliviiujici pribéh
transesterifikacni reakce se fadi teplota, obsah vody a volnych mastnych kyselin,
typ katalyzatoru a taktéz michani reak¢ni smési.

Reak¢éni teplota je dalSi dualezity parametr ovlivilujici vytézek
transesterifikatni reakce a tedy vysokou konverzi vstupni suroviny
(triglyceridli). Freedman a kol. [95] zkoumali vliv zavislosti reakéni teploty
vdaném c¢ase na miru konverze rafinovaného sojového oleje metanolem
v poméru 6:1, kde hydroxid sodny byl pouzit jako katalyzator, v mnoZzstvi
1% (w/w). Z vysledkl studie je patrné, ze jiz po 6 minutach byla konverze
reakce, v pfipadé reakeni teploty 60 °C, 94 %. Pti teplotach 45 °C a 32 °C byla
dosazena konverze 80 a 64 %. Po 1 hodiné transesterifikace byl vytéZzek methyl
esterll témet stejny. Teplota jasn€ ovlivnila reakéni rychlost a vynos esterd.
Nicméné v pfipadé pouziti vysSich reakcnich teplot by mohlo dojit ke vzniku
alkalickych mydel mastnych kyselin, coz by vyrazné snizilo vynos esterQ
[96, 97]. Vliv teploty na rychlost transesterifikace byl zkoumdn v mnoha
studiich, kde, jak uvadi autofi, optimalni teplota lezi v rozmezi 40 - 70 °C [98].
Z vysledkt uvedenych v [99-101] je zftejmé, Ze optimalni teplota pro maximalni
vynos methylesteri byla 50 °C, zatimco jini autofi [102, 103] dosahli lepsi
konverze za stejnych reakénich podminek pti teplotach vysSich nez 50 °C,
tj. vrozmezi 50-70 °C. Rafaat a kol. [104] ve své studii transesterifikace
odpadnich rostlinnych olejii metanolem (1:6) katalyzované pomoci KOH dosahli
nejvyssiho vynosu FAME (96,15 %) pii reakéni teploté 65 °C, naopak
Yuan a kol. [105] uvedli, ze maximalni vytéZnost estert z odpadniho fepkového
oleje byla dosazena pii teplot¢ 48,2 °C, v zavislosti na danych reakcnich
parametrech. Doba transesterifikac¢ni reakce se fadi mezi dilezity ekonomicky
parametr k dosazeni maximalniho vynosu methylesterti [98]. Meng a kol. [100]
uvadi, ze u¢innost konverze triglyceridii na methylestery v pfipadé¢ odpadniho
fritovaciho oleje dosahuje nejvysSich hodnot v rozmezi 30 - 60 min a poté jiz
roste pomalu. Na druhou stranu, Uzun a kol. [101] ve své publikaci zjistili, Ze
vynos bionafty intenzivné rostl na zacatku transesterifikacni reakce (50 °C,
pomé&r metanol/olej 7,5:1, 0,5 % w/w NaOH), kdy jiZ v 15 min dosahli vynosu
methylestertt 93 %, pfiCemZ maximalni vytéZzek byl dosazen po 30 min a to
93,9 %. Poté se vynos bionafty, srostoucim reakénim Casem, mirn¢ snizil,
nebot’ srostoucim ¢asem dochazi k hydrolyze esteri s tvorbou volnych
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mastnych kyselin s naslednou tvorbou mydel [97]. Al-Hamamre a Yamin [98]
dosahli maximalniho vynosu methylestert (98 %) v ¢asovém horizontu 20 - 40
min. Yuan a kol. [105] provedli transesterifikaci fepkového oleje (48,2 °C,
1 % Xkatalyzatoru, pomér metanol/olej 6,5:1) s maximalnim vynosem esterQ
v 65,4 min. Jini autofi uvadi jako optimalni Cas transesterifikace 1 hod [94, 104].

Obsah vody a volnych mastnych kyselin je jednim z klicovych parametra,
které vyznamné ovliviiuji transesterifikacni reakci, kdy jejich pfitomnost
v reakéni smési vyrazné snizuje vynos esterti, nebot’” volné mastné kyseliny
reaguji s alkalickym katalyzatorem za vzniku vody a mydel, na tkor alkyl esterii
[106]. Doporuceny obsah volnych mastnych kyselin ve vstupni suroving,
vhodny pro uc¢innou alkalickou transesterifikaci, by mél byt niz§i nez
1 mg KOH.g™, tj. 0,5 % obsahu volnych mastnych kyselin [25]. Pokud je obsah
volnych mastnych kyselin vyssi, je potieba vétsi mnozstvi katalyzatoru, aby
doslo nejprve k jejich neutralizaci [7]. Pfitomnost vody taktéz zpusobuje tvorbu
mydel, nebot” hydrolyzou glyceridi dochéazi ke vzniku pravé volnych mastnych
kyselin, které nasledné reaguji s alkalickym katalyzatorem za vzniku mydel
a tim snizovani jeho katalytické u€innosti. Vznikla mydla poté zvysuji viskozitu
reakéni smési a tim hor$i separaci glycerolu od esteri [7, 107], coz vyrazné
zvySuje néklady na ¢iSténi a mens$i vynos bionafty [108]. Jiz pfitomnost vody
nad 0,06 % v suroviné vyznamné snizila vytéZek esterii pii transesterifikaci
hovéziho loje, jak uvadi [109].

Mezi nejcastéji pouzivané alkalické katalyzatory, jak jiz bylo feceno, patii
hydroxid sodny a hydroxid draselny vrozmezi koncentraci 0,4 - 2 % na
mnozstvi oleje [94, 98]. Transesterifikace rafinovanych nebo surovych oleji
s pfidavkem 1 % (w/w) hydroxidu sodného [100, 105] nebo draselného, jako
katalyzatoru, vede k uspéSné konverzi methylesteri. V piipad¢ KOH je
dosazeno vyssi konverze a viskozity esterti, jak je uvedeno v [94]. Uzun a kol.
[101] naopak tvrdi, ze sodné katalyzatory vedou k vyS§im vynosiim bionafty nez
s pouzitim KOH, nicméné dle [94, 110] 1% w/w KOH je povaZovéano
za optimalni mnoZstvi katalyzatoru pro vyrobu bionafty z odpadnich fritovacich
oleji. Leung a Guo [97] uvedli optimalni koncentraci KOH 1,1 % w/w, pfi
danych reakénich podminkach. Hossain a Boyce [111] dosahli nejvysSiho
vynosu methylesteri pfi transesterifikaci slunecnicového oleje s pouzitim
1 % w/w KOH, 40 °C a pomé&ru metanol/olej 6:1. Jini autofi uvadi jako vhodny
katalyzator methanolat sodny [93], nicméné jak uvadi Ma a kol. [109],
katalyticka i€innost methanolatu sodného je vyrazné nizsi ve srovnani s NaOH,
coz naopak vyvraci studie [95]. Rozdilné tvrzeni milize byt zptisobeno rozdily
v pouzitém reakénim systému. Nicméné mnozstvi a typ katalyzatoru je dilezité
volit v zavislosti na kvalit¢ a typu vstupni suroviny. V posledni dobé¢
je vénovano znacné Usili nalezeni novych katalyzatora transesterifikacni reakce,
sledovani jejich u¢innosti a optimalizovani reakcnich podminek, nebot’ klasické
alkalické katalyzatory nelze piimo pouZit pro zpracovani surovin, které obsahuji
vysoky podil volnych mastnych kyselin, jako je tomu u odpadnich tuki a oleji.
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Ukézalo se, ze tetramethylammonium hydroxid (TMAH), mize slouzit jako
velmi efektivni katalyzator transesterifikace a zaroven jako metylacni ¢inidlo.
Tetramethylammonium hydroxid je silnou organickou béazi srovnatelnou
s anorganickymi hydroxidy (napt. KOH), coz umoziiuje jeho piimé vyuziti jako
alternativniho katalyzatoru pro transesterifikaci. Zaroven se jednd o efektivni
metylacni ¢inidlo [112]. Tyto technologické vyhody jsou vSak ¢aste¢né snizeny
jeho pomérné vysokou cenou. Jako prvni pouzili Cerée a kol. [113] TMAH jako
katalyzator pro vyrobu bionafty z fepkového oleje, kdy provedli transesterifikaci
pomoci metanolu v poméru 8,7:1, reakéni teploté 65 °C a koncentraci TMAH
3 % (w/w). Z vysledkll prace je patrne, Ze jiz po 15 min doslo k Gplné konverzi
triglyceridi na methylestery. Findlni bionafta neobsahovala taktéz zadné
diglyceridy a velmi malé mnoZstvi monoglyceridi. Sanchez a kol. [114] ve své
publikaci uvedli optimdlni reakéni podminky pro uspéSnou transesterifikaci
slune¢nicového oleje, tj. 1,76 % w/w TMAH, reakcni teplota 60 °C, molarni
pomér olej/metanol 1:6 a reak¢ni ¢as 2 hodiny. Karavalakis a kol. [115] srovnali
ve své studii rtzné reakéni podminky pro dosazeni maximalni konverze
triglyceridit odpadniho fritovaciho oleje na bionaftu, pfi pouziti TMAH jako
katalyzatoru transesterifikace. Studoval zejména vliv koncentrace katalyzatoru,
mnozstvi metanolu a reakéni Cas na vynos methylesteri po ukonceni
transesterifikaéni reakce. Kolomaznik a kol. [78] pouzili TMAH jako
katalyzator transesterifikacni reakce pii zpracovani odpadnich kozeluzskych
tukl na bionaftu, kde obsah volnych mastnych kyselin ve vstupni suroviné
piimo urcuje spotfebu drahého katalyzatoru. Prvni krok ke snizeni obsahu
volnych mastnych kyselin spociva pravé v piipravé smési vstupnich surovin
riuzné kyselosti a citlivé volb& parametra rafinace.

Vzhledem k tomu, Ze ZzivoCisné tuky a rostlinné oleje jsou nemisitelné
s metanolem [116], vliv michani reakéni smeési patii taktéz mezi dilezité
parametry ovlivilujici pribéh transesterifikatni reakce a tim konverzi
methylesterti. Nebot’, jsou-li v reakénim systému obsazeny dvé faze, mizeme
predpokladat, ze pfenos hmoty mezi fazemi hraje diilezitou roli v procesu urceni
rychlosti procesu transesterifikace [117]. Ataya a kol. [117] ve své studii
prezentuji, ze michani vyrazné ovliviiuje reakéni rychlost. Pokud je systém
michan, fazové rozhrani je zvysené, a tudiz je reakce rychlejsi. Ma a kol. [116]
se zabyvali vlivem michani na transesterifikaci hovéziho loje metanolem
v poméru 1:6 katalyzované pomoci NaOH pfii reak¢ni teploté 80 °C. Z vysledkl
je patrné, ze michani zvySuje reak¢ni oblast mezi nemisitelnymi reaktanty a tim
zlepsSuje nabéh reakce. Nicméné rychlost reakce se po pifekonani mezni hodnoty
rychlosti michédni stava konstantni [87, 118].

Jak bylo fecCeno, transesterifikacni reakce je postupna reakce, kdy v pribéhu
transesterifikace vznikaji reakcni meziprodukty tj. mono- a diglyceridy, které¢ lze
najit ve vysledném produktu a zaroven mohou byt pfitomny, diky neuplné
transesterifikace, 1 nezreagované triglyceridy [17, 18, 20]. Pfitomnost téchto
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slouc¢enin muze vést k poskozeni vznétovych motori. Vysoky obsah glyceridi,
zejména triglycerid,, mize zpusobit tvorbu usazenin ve vstfikovacich tryskach
a ventilech, zatimco vysoky obsah glycerolu mize zplsobit znecisténi
vstiikovaCe a zdroven zvySit uroven emisi aldehydi [19]. Mnozstvi téchto
kontaminujicich latek ve vysledné bionafté je hlavnim faktorem, ktery urcuje
kvalitu bionafty [119], a proto jejich maximalni pfipustna koncentrace
je pfedepsana v narodnich a mezindrodnich norméch, napi. v EU je to Evropska
norma pro komercni jakost bionafty EN 14 214 [22]. V duasledku toho ma ptesné
stanoveni volného a celkového glycerolu, mono-, di- a triglyceridi zaroven
s FAME zésadni vyznam, zvlast€ vezme-li se v tivahu, jaké mnozstvi bionafty se
celosvétové vyrabi. Kromé toho, koncentrace téchto kontaminantii naznacuje
nejen kvalitu vyrobené bionafty, ale zaroveil ukazuje ucinnost samotného
vyrobniho procesu [120].

Tyto divody vedly k intenzivnimu rozvoji analytickych metod [119-122], kdy
nckteré z nich byly implementovany v oficidlnich norméch. Zavedené metody
[79, 123] jsou pfedevsim zalozeny na plynové chromatografii (napt. EN 14105
v EU nebo ASTM D6584 v USA). Simultanni stanoveni téchto kontaminantii
ma zvlastni hodnotu. Nicméné analyza vzorku pomoci plynové chromatografie
je slozitd kvili nékolika klicovym faktoriim, a to: kazda sloucenina ma jinou
tékavost a latky jako jsou triglyceridy, potiebuji vyssi teplotu v peci kvili jejich
vysokému bodu varu. Kromé toho, tyto teploty (okolo 350°C) jsou blizko
teplotniho limitu béznych kapilarnich kolon, proto je potteba vyuZivat specialni
kolony [124]. Z téchto diivodl nékteii analytici tvrdi, Ze plynova chromatografie
je vhodna pro stanoveni glycerolu a methylesterit mastnych kyselin, ale méné
vhodnd pro stanoveni netékavych glyceridd [119, 125]. Nicméné
trimethylsilylace (pomoci bis(trimethylsilyl)tri-fluoroacetamidu (BSTFA) nebo
podobnym silylacnim ¢inidlem (MSTFA, jak uvadi norma EN 14 105 [123])
volnych hydroxylovych skupin glycerolu, mono- a diglyceridi pted samotnou
analyzou, umoznuje spolehlivé stanoveni vSech latek v pribehu jedné analyzy
[120, 122, 126]. Trimethylsilylace navic zaroven zvySuje stabilitu latek
a poskytuje vynikajici tvar eluovanych pikt [125].

Vysoky obsah glyceridii v kone¢né bionaft¢ a nasledné jeji nizka kvalita
je zpusobena netplnou transesterifikaci. To znamena, monitorovani pribéhu
reakce a zkoumani kinetiky reakce je dilezité pro pochopeni vyrobniho procesu
bionafty, jeho fizeni, navrh provozniho zafizeni a zdroven pro vyvoj nové
technologie vyroby bionafty. Obzvlaste, analytickd metoda umozituje soubézné
stanoveni vSech hlavnich reak¢nich sloucenin, tj. glycerolu, FAME, mono-,
di- a triglyceridli, coz mlze zjednodusit vySe zminéné Ulohy a zkratit dobu
pottebnou pro analyzu. Kromé toho, tato metoda je také vhodnd pro analyzu
surovych produkti v pribéhu vyrobniho procesu. V nékolika publikacich
[120-122] se autofi zabyvali simultdnnim stanoveni glycerolu a glyceridi
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v bionafté, nicméné prace byly zaméfeny pouze na vyhodnoceni glycerida pii
nizkych koncentracich. Tento postup neni vhodny pro kvantifikaci hlavnich
slozek v reakéni smési v priibéhu transesterifikace (tj. FAME), protoze dochézi
k pretizeni kolony z divodi zvySovani kvantifikaéniho limitu pro stanoveni
kontaminant. Freedman a kol. [126] jiz v roce 1986 navrhli metodu plynové
chromatografie s vyuzitim plameno-ioniza¢niho detektoru (GC-FID) pro
vyhodnoceni kinetiky transesterifikace triglycerid, nicméné metoda nebyla
navrhnuta pro stanoveni glycerolu, ktery je jednou z hlavnich reakénich slozek,
jehoz stanoveni ma zdsadni vyznam pro fddné vyhodnoceni reakéni smési nebo
slozeni surového produktu. Mimo jiné i1 dalsi autoti [127, 128] pouzili
podobnou GC-FID metodu pro vyhodnoceni sloZeni reakéni smeési béhem
transesterifikace, nicméné opét Slo pouze o stanoveni FAME a glyceridi
v reakéni smési, bez stanoveni glycerolu. Pro kvantifikaci zastoupeni slozek
vreakéni smési po transesterifikaci byly navrzeny také metody s vyuZitim
vysokoucinné kapalinové chromatografie (HPLC) [119, 129], avSak pouze pro
stanoveni glyceridi a FAME.

Vhodnou metodou umoznujici stanoveni hlavnich reak¢nich slozek v bionafté
je tedy plynové chromatografie s plameno-ionizacnim detektorem, kdy pro tento
typ analyzy, z divodu rozdilné tékavosti latek zplisobujici nezadouci rozliSeni
analytil, se nejcastéji pouziva studeny nastiik vzorku do kolony (napi. EN 14105
[123]). Nicmén€ vhodnym feSenim je 1 vyuZiti programove fizeného odpatovani
vzorku v injektoru (PTV injektor), kde bylo prokazano [54, 130], ze spravné
nastaveni PTV injektoru umoznuje analyzu smési s Sirokym rozmezim té€kavosti,
coz je ptipad pravé bionafty. Kromé toho, injekéni technika s pouzitim PTV
injektoru je vhodné&jsi pro analyzu ,.Spinavych® vzorki, neZ je tomu v piipadé¢
studen¢ho nésttiku pfimo do kolony [74] a zaroven byla taktéz pouzita k analyze
biopaliv ziskanych pyrolyzou [131] triglycerid nebo FAME, které ptfedstavuji
slozité vzorky. Pro Uplnost, PTV injektor byl pouzit ke kvantifikaci FAME
[132] a FAME soucasn¢ s triglyceridy v bionafté [69].
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2.1 Zhodnoceni literarni studie

Prvni ¢ast literarni studie je zaméfena na prvni krok upravy vstupni suroviny,
v ptipadé mé prace odpadnich tukii a oleji, potiebny pro zpracovani této
suroviny na bionaftu. Z literarni studie vyplyva, Ze zpracovani odpadnich
rostlinnych oleji a Zivo¢iSnych tukd, zejména pak odpadnich tuki
z kozedéIného primyslu, na bionaftu je vhodny zptisob, jak tuto cennou odpadni
surovinu zuzitkovat. Vzhledem k tomu, ze odpadni tuky nelze ptimo zpracovat
béznou technologii vyroby bionafty v disledku obsahu vysokého podilu volnych
mastnych kyselin a dalSich necistot, je nutné je pted samotnou vyrobou podrobit
procesu piedupravy. Procesem pifedipravy se rozumi sniZeni zejména obsahu
volnych mastnych kyselin (pod 1 %) a dalSich nezddoucich slozek ovliviiujicich
samotnou transesterifikacni reakci v pfitomnosti alkalického katalyzatoru.
Bionaftu lze vyrabét i1 kyselou katalyzou, avSak samotnd transesterifikacni
reakce je velmi pomald a pro urychleni reakce by byl tfeba velky piebytek
alkoholu. Nej€astéji vyuzivané metody upravy tukli a oleji pied samotnym
zpracovanim na bionaftu jsou fyzikélni a chemicka rafinace.

Jak je uvedeno v literarni studii, prvnim krokem upravy oleji a tukl
je tzv. degumming, pomoci néhoz dochazi ke snizeni obsahu fosfolipidi.
Literarni studie popisuje nejcasteji pouzivané typy degummingu, pomoci nichz
lze redukovat obsah fosfolipidi na pozadovanou hranici, tj. 5 mgkg™.
Po degummingu nasleduje samotna rafinace. Nejcastéji vyuzivanou metodou
odkyseleni tukli a oleji pomoci fyzikalni rafinace je stripovani parou za vakua
pii vysokych teplotach. DalSimi moznymi zplsoby fyzikalni rafinace jsou
stripovani dusikem, molekularni destilace, membranovéa rafinace, extrakce
rozpoustédly nebo superkriticka rafinace oxidem uhli¢itym. Pro ucely mé prace,
tedy zpracovani kozeluzské mazdry na bionaftu, jakoZto hlavniho odpadu pfti
zpracovani surovych kiizi na usné, je vhodnym a v odborné¢ literatuie nejCastéji
uvadénym zplisobem odkyseleni extrakce metanolem. Chemicka rafinace tukt
a oleji pomoci hydroxidu sodného je primyslové nejcastéjsi zplisob rafinace
uvedenych surovin. Nicméné diky ni pii odkyselovani olejii dochéazi k velkym
ztratam neutrdlniho oleje v disledku jeho hydrolyzy nebo vzniku okluzi
v mydlech, coz pro ucely zpracovani na bionaftu snizi celkovy vynos
rafinovaného produktu.

Dalsi ¢ast literarni studie se zabyva samotnou transesterifikacni reakci vyroby
bionafty s vyuzitim alkalickych katalyzatord, kde jsou popsany reakéni
podminky, které vyznamné ovlivituji konverzi triglyceridii na methylestery a tim
tedy vynos Cisté bionafty. NejCastéji diskutované faktory ovlivitujici konverzi
transesterifikacni reakce jsou reak¢ni cas, teplota, obsah vody a volnych
mastnych kyselin, typ a koncentrace katalyzatoru a taktéZ michani reakcni
smési, jak je podrobn€ji popsano v literarni studii. Dale je popsana
1 problematika stanoveni a kvantifikace hlavnich reakénich slozek v bionafté,
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vznikajicich v prabéh transesterifikace, kde hlavni metodou stanoveni je metoda
plynové chromatografie.

Zavérem lze shrnout, Ze jen malé Cast publikovanych praci [1, 33, 75, 78, 83-
86] se zabyva zpracovanim koZeluzskych tukovych odpadd na bionaftu. Zadna
z uvedenych studii se nezabyvala komplexnim technologickym procesem
zpracovani kozeluzské mézdry na finalni produkt. Z tohoto diivodu, vyroba
bionafty z téchto surovin druhé generace je inovativnim ukolem mé disertacni
prace.
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3. CIiLE DISERTACNI PRACE

Na zakladé¢ literarni studie dané problematiky zpracovani odpadnich tukii na
bionaftu vyplynuly nasledujici tkoly:

1) Optimalizace provoznich nakladt procesti predipravy (rafinace) odpadnich
tukd a oleju pro vyrobu bionafty.

2) Optimalizace slozeni vstupni reak¢ni smési pro vyrobu bionafty a na
zaklad¢ metod pfimého a nepiimého modelovani vypracovat matematicky
model technologie predupravy.

3) Vyvoj reprodukovatelné a spolehlivé experimentdlni metody pro
kvantifikaci hlavnich reak¢nich slozek pomoci plynové chromatografie.

4) Naméfeni kinetiky transesterifikace katalyzované pomoci TMAH
na modelové suroving.

5) Zpracovani experimentdlnich dat a verifikace matematického modelu
transesterifikace oleji a tuk® s vyuZitim matematicko-statistické metodiky.

6) Navrh poloprovozniho =zafizeni s minimalni denni zpracovatelskou
kapacitou 50 kg odpadnich tuki a olej.

7) Provedeni poloprovoznich experimenti a testovani vyrobené bionafty
dieselovymi motory.
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4.

)]

2)

3)

ZVOLENE METODY ZPRACOVANI

Hlavni metodou pro zpracovani feSené problematiky byla metoda
nepiimého modelovani zaloZend na vyuziti teorie kinetiky heterogenni
katalyzy reprezentované transesterifikaci triglyceridi vysSich mastnych
kyselin nizkomolarnimi alkoholy, pficemz pottebné parametry vyzaduji
matematické zpracovani experimentdlnich dat stanovenych precizni
dostupnou experimentalni technikou, v mém piipadé¢ pouZziti metody
plynové chromatografie a potenciometrické titrace.

Experimentalné¢ naméfend data se vyuzila ke stanoveni kinetickych
parametri navrZzenych kvantitativnich modelt popisujicich kinetiku
transesterifikaéni reakce. Uvedené parametry se stanovily pouzitim
linearni a nelinedrni regresni analyzy z naméfenych experimentalnich dat

Verifikace navrzenych kvantitativnich modelt popisujicich  jak
viceslozkovou extrakci ¢aste¢né misitelnych kapalnych fazi, tak kinetiku
transesterifikacni reakce.
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5. TEORETICKA CAST

5.1 Optimalizace celkovych provoznich nakladu

Utelem optimalizace piedupravy odpadnich tuki a oleji je dosaZeni kvalitni
vstupni suroviny srovnatelné s Cistymi rostlinnymi oleji. Ekonomicka
zivotaschopnost vyroby bionafty z odpadnich tukii a oleji je ddna naklady
na proces samotné predupravy suroviny. Z toho diivodu musi byt naklady na
ptedipravu (vCetné ceny odpadnich tuki) nizsi, nez je cena Cistych rostlinnych
oleji. To umoziuje pouzit relativné jednoduchy matematicky model zalozeny na
ekonomické bilanci.

Konkrétni cenu odpadnich tuki a olejti (n) Ize definovat zavislosti na kvalité
suroviny, pfevdzné¢ na obsahu volnych mastnych kyselin, ktery je vyjadien
Cislem kyselosti (x). Ceny odpadnich tukii a oleji je mozné vyjadfit
experimentalni funkci, jak nésleduje (5.1).

n=A4-exp(-B-x;)+C (5.1)

Konstanty A, B a C zrovnice 5.1 byly pro americky trh odhadnuty z prace
[133] a pro Ceskou republiku byly vyjadfeny na zakladé dat ziskanych
z pruzkumu trhu. Konstanty odpovidaji: Ays,=0,247, Byss=-0,054, Cys,=0,197
apro CR A¢z=0,835, Beg=-0,217, Cex=0,068.

Naklady na esterifikacni ¢inidlo zavisi zhruba linearné na aktuélni kyselosti
vstupni suroviny. Celkové provozni ndklady () jsou dany souctem ceny
odpadniho oleje a néklady na jeho rafinaci, coZ lze vyjadtit rovnici (5.2).

y=K, -x5+n (5.2)

Zisk (p) se poté rovna rozdilu mezi cenou Ccistého rostlinného oleje
(k) a celkovymi provoznimi ndklady procesu predupravy (5.3).

p=k-y (5.3)

Maximalni zisk pak vypocteme derivaci rovnice 5.3 podle xg, jejiz vysledek

polozime rovny nule a z dané rovnice pak vypocteme extrém nakladové funkce
54.

X =_lln(KOBj (5.4)

min, max B
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5.1.1 Simula¢ni vypocty

Na zakladé prizkumu trhu v Ceské republice a priizkumu trhu na tzemi USA
uvedenych v publikaci [133] byly porovnany ndklady na vstupni surovinu pro
vyrobu bionafty. NavrZzena ndkladova funkce vstupni suroviny uvedena
v rovnici 5.1 byla aplikovana na ziskana redlné data (viz. Obr. 12).
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Obr. 4: Zavislost cen vstupnich surovin na cisle kyselosti

Z obrazku 4 je patrné, Ze zavislost ceny oleje na jeho kvalité¢ odpovida
pfedpokladané cené dle matematického modelu. Cena rostlinného oleje na
americkém trhu je podstatné niz$i, nicméné cena odpadniho tuku, ve srovnani
s Ceskou republikou, je vysoka. Tento nesoulad lze piisoudit star§im datim
ziskanych z amerického prizkumu, kterd byla publikovéna jiz v roce 2001,
zatimco situace v Ceské republice je vyhodnocena na zakladé dat z roku 2010.
Dtlezitym aspektem je i to, ze ceny v USA jsou uvedeny jiz za rafinovany
odpadni tuk, kdeZto ceny v Ceské republice jsou za surové odpadni tuky,
ziskané pifimo od producentl. Je tedy velmi pravdépodobné, Ze rafinované
kyselé odpadni tuky zakoupené v CR by byly taktéZ vyrazné drazsi, jako je tomu
v USA. Je tedy zfejmé, ze vyroba bionafty je ekonomicky vyhodné&jsi s rafinaci
vstupni suroviny piimo v misté zpracovani. Pro posouzeni hospodarnosti jsem
vyuzil rovnic (5.2, 5.3) a stanovil zavislost hlavnich provoznich nakladi
a predpokladaného zisku na kvalité¢ vstupniho oleje, kterd je reprezentovana
Cislem kyselosti. Jak je vidét na nasledujicim obrazku 5, uvedené zavislosti maji
extrém, ve kterém je moZzné doporucit konkrétni fizeni rafinaéniho procesu.
Obrazek 5 vychazi ze situace na Ceském trhu.
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Obr. 5: Odhadovany zisk a provozni ndklady jako funkce cisla kyselosti vstupni
suroviny (Cesky trh)

Jak je vidét na obrazku 5, maximalni zisk (pfes 0,6 USD/kg) je dosazen, kdyz
&islo kyselosti vstupni suroviny je 15 mg KOH.g" vzorku (odhad zisku je platny
pro cenu katalyzatoru 0,008 USD/ ¢islo kyselosti). Vypocty provedené pro
americky trh jsou méné optimistické vzhledem k vyS§im cenam vstupni
suroviny. Maximalni zisk je v tomto ptipad¢ 0,02 USD/ kg.

Kromé ceny odpadnich tuki a oleji, druha dilezita slozka celkovych
provoznich naklada je cena esterifikatniho Cinidla. Dopad ceny esterifikacniho
¢inidla na celkové provozni ndklady a zaroven zisk je zndzornén na obrazcich
6a’.
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Obr. 6: Vliv ceny esterifikacniho cinidla na celkové provozni ndaklady
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Obr. 7: Vliv ceny esterifikacniho cinidla na zisk
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Vzhledem k tomu, Ze se esterifikacni Cinidlo béhem ptedupravy vstupni
suroviny spotfebuje na neutralizaci volnych mastnych kyselin, maximalni zisk
se zvy$i snizS§im Cislem kyselosti, zatimco cena organické baze vzroste.
Optimalni c¢islo kyselosti vstupni suroviny s maximalnim ziskem je graficky
znazornéno (Obr. 8), jako funkce ceny alkylacniho ¢inidla. Navic skutecny
rozsah mezi maximalni a minimalni trzni cenou katalytického systému se zda
byt pomémé velky. Ceny tetramethylammonium hydroxidu, ziskané
od producentl, ilustruji tento problém, nebot nejvyssi nabidka byla
6x drazsi nez ta nejlevnéjsi.

........ — Optimalni Zislo kyselosti USA
Optimalni éislo kyselisti CR

i
Fa

./.
/

Optimalni Cislo kyselosti vstupni suroviny [mg KOH/g]

0 T T T T T T T T T T T T T T T T T
0.008 0.010 0.012 0014 0016 0018 0.020
Cena katalytického systému [USD/Cislo kyselosti]

Obr. 8: Vyhodnoceni optimalniho cisla kyselosti vstupni suroviny v zavislosti na
cené katalytického systéemu.

Jak jiz bylo feceno, michani Zivoc¢isSnych tuki s rostlinnymi oleji je vyhodné
z hlediska vyslednych vlastnosti vyrobené bionafty. Byla vyhodnocena
ekonomika této surovinové smési, tj. cena vysledné smési v zavislosti na jejim
slozeni. Vypocty byly provedeny s kombinaci zivocisného tuku s kyselosti
10 mg KOH.g™' (piedstavujici koZeluzsky tuk) a odpadniho rostlinného oleje
skyselosti 5 mg KOH.g' (obvykla hodnota pouzivanych olejd).
Obrazek 9 znazoriiuje celkové provozni nédklady na koneCnou vstupni
surovinovou smes. Jak lze vidét, naklady jsou nejnizsi, pokud je pro vyrobu
pouzit pouze Cisty kozeluzsky tuk, coz je zpisobeno i nasim predpokladem,
ze ceny kozeluzskych tuk na cCeském trhu jsou malé ve srovnani s cenami
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odpadnich rostlinnych oleji. Nicméné cena smési muze byt stale
konkurenceschopna zejména ve srovnani s cenou Cistych rostlinnych olejh
pouzivanych pro vyrobu. Pfesné slozeni smési je tedy kompromisem mezi
findlnimi vlastnostmi vyrobené bionafty a ndklady na vstupni surovinu.

$S o Trrmeam - Provozni néklady USA
Prownizni néklady CR

0.30 —

0.25 —

0.20 —

Provozni naklady [USD/kg]

0.15 —
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0.00 T T T T T T T T T T
0.0 0.1 0.2 0.3 04 05 06 07 08 09 1.0

Hmotnostni ziomek odpadniho koZeluzského tuku [1]

Obr. 9: Celkové provozni ndklady smési odpadniho oleje a kozZeluzského tuku

Nicméné Cislo kyselosti vstupni suroviny Casto ve skutecnosti kolisa. Obrazek
10 znédzoriuje zavislost celkovych provoznich néklada, vyjadienych jako funkci
Cisla kyselosti odpadniho oleje a slozeni smési vstupni suroviny. Z vysledku
je patrné, ze optimalni Cislo kyselosti vstupni suroviny pro vyrobu bionafty
je v rozhrani 10 - 20 mg KOH.g™.

40



[USD/kg]
0.9

0.7

\ \\\ 0.49
=< 0.8 \\\Q\\}\\\\\\}\\@\

g 0.7 \\\\i\ﬁ'&%&\

% ; 6{ w@& VA 0.29

R

. : 0
O 0.3+ 0.1 0.08
g .2

2 30 35 40 45 1.

Cislo kyselosti odpadnino oleje [mg KOH/g]

Obr. 10: Celkové provozni naklady jako funkce cisla kyselosti odpadniho oleje
a slozeni smési vstupni suroviny.

5.2 Matematicko-fyzikalni model ohfevu mazdry pri
rafina¢nim taveni

Maézdra je vysoce kvalitni koZeluzsky odpad s vysokou uzitnou hodnotou,
tj. s vysokym podilem tuku, ktera vznika v priitbéhu operace zvané mizdieni, kdy
dochazi k mechanickému odstranéni podkozniho tuku, vaziva a zbytkl
svaloviny z rubové ¢asti surové kiize [77]. Chceme-li ziskat kvalitni vstupni
surovinu pro vyrobu bionafty z odpadnich kozeluzskych tuki, je tfeba nejprve
surovinu podrobit fad¢ operaci, které spocivaji v odstranéni vody, proteint,
popele a nasledném snizeni kyselosti. Nejprve se veétSi ¢ast vody odstrani
mechanicky, tj. lisovanim piipadné odstiedénim tuku. Nasleduje vyhtati bloku
odpadniho tuku na bod tani (50°C), coz je popsdno rovnicemi 5.6-5.6d. Tavenim
dojde k separaci mazdry na horni vrstvu, obsahujici pfevazné tuk, a spodni
vrstvu, obsahujici vodu a netavitelné Casti, jako jsou bilkoviny, Skvarky a popel.
Pokud tloustka bloku tuku je minimalné€ desetkrat mens$i nez jeho Sitka a vySka
(coz je obvykle splnéno), mize byt blok tuku nahrazen tzv. nekonecnou deskou.

Obecny matematicko-fyzikdlni model rafinacniho taveni je uveden
v nasledujicich rovnicich:
ot o’t
—(x,7)=a—(x,7 )
az( ) 8x2( ) (5.5)
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0<x<b

t<t,

>0

ot

Z0,7)=0

ax( ) (5.5a)
t(b,m)=t, (5.5b)
1(x,0)=1,(0)=¢, (5.5¢)
. dt, ot

O =V,poC 0 E*’ls o (b,7) (5.5d)

Rovnice (5.5) popisuje nestacionarni teplotni pole, rovnice (5.5a) osovou
symetrii, rovnice (5.5b) idedlni pfenos tepla na povrch tuhé faze, rovnice (5.5¢)
pocatecni podminky a rovnice (5.5d) predstavuje tepelnou bilanci ohievu
tukového bloku zdrojem o daném tepelném vykonu. Zavedenim ndasledujicich
bezrozmérnych parametrii dostaneme parcidlni rovnici spolu s pocatecnimi
podminkami v bezrozmérném vyjadteni.

_ar p O ey Ty

T an, o

t t
T=—;T,="2; X=2;Fo ;
‘) b

t,

Resenim uvedenych rovnic dostaneme:

cos()ﬂqn)e_Fb#
Aq; sin(g,) — g, cos(q,) +q, sin(g,)

PF, X°P 34+1

P _ : (5.6)
A+1 2(A+1) 6(A4+1)

+1+ 2Pi
n—1

Acos(q)+§ir—1£g2 (5.7)
q

kde (g,) je n-ty koten rovnice (5.7).
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5.3 Matematicko-fyzikalni model extrakce taveného tuku

Z fyzikalniho hlediska se jedna o viceslozkovou extrakci ¢astecné misitelnych
fazi. Slozeni obou fazi a jejich hmotnosti po skonceni extrakce se vypocte
metodou aproximativni bilance. Do extraktoru obsahujici F kg smési
a produkuji se dvé vrstvy, kde v horni vrstvé je obsazeno M kg extraktu
a O kg rafinovaného tuku ve spodni vrstvé. Extrakéni rovnovaha je vyjadiena
pomoci rozdélovaciho koeficientu K;, ktery je definovan jako pomér
rovnovazného hmotnostniho zlomku i-t¢ slozky v horni (a;,) k spodni vrstvé
(a,0), ktery se stanovi experimentalné.

K, = (5.8)

Pro celkovou hmotnostni bilanci plati:

F=M+0 (5.9)

Bilance i-#é sloZzky poté:

fi=m; +o, (5.10)

Nasledné¢:

F=>f M=Ym 0=, (5.11a,b,¢c)
i=1 i=1 i=1

ay =t o = =% (5.12 a,b, )

K, =2 :oiz%— (5.13 a, b)
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Substituci za o; (vztah 5.13b) do rovnice (5.10) po mirné upravé dostaneme:

m = — I (5.14)

o 1
1+ 2
M K,

W O . . 14 /4 W r W 4 W O .
Pomér m vrovnici 5.14 neni znam. Pocate¢ni pomér m je zvolen

a hmotnost kazdé i-té¢ slozky je vypocitan dle rovnice (5.14). Soucet vSech
slozek se rovnd M a zrovnice (5.9) ziskdme O a nasledné je vypocitan pomér

%. Pokud je absolutni hodnota rozdilu mezi zvolenym a vypoctenym pomérem

vyS$$i nez vyzaduje pfesnost, vypocet se opakuje s nové zvolenym pomérem.
Uvedeny postup se opakuje tak dlouho, az je splnéna podminka poZadované
presnosti. Pro vypocet poméru vystupni faze O/ M byla pouzita iteratni metoda,
jejiz graficka interpretace je nize zobrazena (Obr. 12). ReSeni této iteradni
metody spociva v urCeni bodu, ktery odpovida pruseCiku osy x s kiivkou,
modelujici aproxima¢ni odhad rozdili pomérit obou fazi (4) od bilan¢niho
poméru O/M, ktery musi byt nulovy.
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Obr. 12: Jednoznacnost reseni
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Podle rovnice hmotnostni bilance (5.9) plati pro hmotnostni bilanci
triglyceridii nasledujici vztah (5.15).

F-apg = o Ao+ M -ag (5.15)

Dilezitymi hodnoticimi kritérii efektivity extrakce je u¢innost (z) odkyseleni
vstupniho kyselého tuku a ztrata (z) tukové slozky (tj. triglyceridi)
v extraktu. Uginnost tzce souvisi s podilem kyselin v extraktu a ztraty
v ndvaznosti na podilu triglyceridi rovnéz v extraktu. Mnozstvi triglyceridi
v metanolové vrstvé ziskame z rovnice (5.16), kde jeji upravou (5.17), (5.18)
se ztrata triglyceridil vyjadii pomoci poméru obou fazi (5.19).

m a M a M a

Moy row B e B Sew (516,17,18,19)
M6, r i drp - (O+M) a1+ 2)

TG.F Y;

Obdobnym zplisobem se dale postupuje 1 pii sestavovani matematického
vzorce u¢innosti odkyseleni, viz rovnice (5.20), (5.21), (5.22). Vysledny vztah
pro vypocet ucinnosti s pouzitim hmotnostnich zlomkl kyselin je uveden
v rovnici (5.23). Rovnice (5.24) vyjadifuje vypocet ucinnosti odkyseleni
v zavislosti na ¢&isle kyselosti (CK).

F-ap,=0-ay,+M-a,, (5.20)
My v a, . M
U=—""" su=—"—10o 521,22
My aK,M'F (5:21,22)
= Ak m
0 (5.23)

Up = - (524)
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5.4 Kinetika transesterifika¢ni reakce

Tato kapitola se zabyva studiem kinetiky transesterifikacni reakce
katalyzovana pomoci tetramethylammonium hydroxidu. Hlavni soucasti reakcni
kinetiky transesterifikacni reakce je navrh vhodného matematického modelu,
ktery je schopen adekvatniho kvantitativniho popisu reakéniho systému.
Matematicky model vyjadifuje naSe piedstavy o reakénim schématu, umoziuje
optimalizaci reakénich podminek a zarovenl predpovédét reakéni chovani
1 vpiipadé, kdy experiment neni piimo realizovan. Pro zjednoduseni
matematického modelu se ptedpokladalo, ze:

- Aktivita kazdé latky je rovna jeji koncentraci v systému,

- transesterifikacni reakce neni ovlivnéna neutralizaci volnych mastnych
kyselin a katalyticky u¢inek vzniklych mydel TMAH je zanedbatelny,

- neutralizace je né€kolikrat rychlejSi nez samotna transesterifikace, tedy
TMAH je spotfebovan na neutralizaci volnych mastnych kyselin a jen jeho
prebytek slouzi jako katalyzator,

- koncentrace katalyzatoru tedy neni funkci ¢asu a je udrzovana na konstantni
urovni v prib¢hu transesterifikacni reakce,

- obsah vody v reakéni smési je zanedbatelny, to znamena, Ze¢ nedochazi
k hydrolyze glyceridl a zarovei jejich zmydelnéni je taktéZ zanedbatelné.

Studium kinetiky bylo provadéno na modelové suroving, kterou byl komercni
fepkovy olej, ktery se sklada prevdzné z triglyceridli a nepatrného mnozstvi
diglyceridq, tudiz je mozné dané piedpoklady akceptovat. Nasledné¢ mtze byt
mechanismus transesterifikaéni reakce vyjadien soustavou 6 diferencidlnich
rovnic (5.25 - 5.30), kde vyrazy v hranatych zavorkach udavaji koncentracni
zastoupeni jednotlivych slozek.

_d[diG] —k_-[DG|-[FAMB~Fk,_-[TG]-[MeOH] (5.25)

d[dLG] = k,, -[TG]-[MeOH) + k,_-[MG)-[FAME] ~ k,_-[DG]-[FAME]
T

~k,, -[DG]-[MeOH]

d[MG] =k, -[DG]-[MeOH)+k,_-[GL|-[FAMEB—k, -[MG]-[FAMH

dr (5.27)
—ky, -[MG]-[MeOH]

(5.26)
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AMeOH|_ 1 | DGJ-[FAME+k, -[MG)-[FAMB+k, -[GL]-[FAMA

5.28
—k, -[TG]-[MeOH|~k,, -[DG|-[MeOH| -k, -[MG]-[MeOH| o

dlFAME _ k.. -[TG]-[MeOH|+k,, -[DG)-[MeOH|]+k,, -[MG]-[MeOH,|
—k,_-[DG]-[FAME—k, -[MG]-[FAME~k, -[GL]-[FAME (5.29)
% —k,, -[MG]-[MeOH)~k,_ -[GL]-[FAMA (5.30)

V problematice studia kinetiky transesterifika¢ni reakce byl studovan vliv
reak¢ni teploty na reakéni rychlosti naslednych a zpétnych reakci. Vliv teploty
na reak¢ni rychlost byl vyjadien Arrheniovou rovnici (5.31),

k=ky-e """ (5.31)

kde ky odpovida piedexponencialnimu faktoru, £, je aktivacni energie reakce
a R je univerzalni plynova konstanta. Aktiva¢ni energie a predexponencialni
faktor pro kazdou po sob¢ jdouci reakci ziskdme vynesenim logaritmu ziskanych
reak¢nich rychlosti proti pfevracené hodnoté absolutni teploty.

Pro vypocet relativni odchylky mezi pfedpokladanou koncentraci
a koncentraci ziskanou z experimentalniho méteni byla pouZzita funkce, ktera
posuzuje soucet Ctverclh rozdill mezi experimentidlni a piedpokladanou
koncentraci podélenou koncentraci j-t¢ slozky v daném reakénim systému
(Rovnice 5.32).

2
j=n k=l c[.ﬂ'e _ce.Xp
_ Jk Jk
0=2.2., L—p J (5.32)

Kde O vyjadiuje celkovou relativni odchylku vztaZzenou na koncentraci,
ziskanou z experimentalniho méfeni, j-té slozky c?}, v k-tém Case, w; hmotnost

J max

j-té slozky a ¢ je predpokladand koncentrace j-#¢ slozky v k-tém Case.
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Pro ovéfeni, zda reak¢éni systém pracuje v kinetické oblasti pii danych
reakénich podminkéch, bylo provedeno experimentdlni méfeni (1,5 % w/w
TMAH, 60 °C, pomér olej/metanol 1:6), zda reakéni systém neni ovlivitovan
intenzitou michani reak¢éni smési. Z toho divodu byly vybrany 4 rychlosti
michani, které zachycuji cely rozsah hiidelového michadla, které je bézné
pouzivano pii experimentech tj. 300, 650, 1300 a 2000 ot./min. Z grafického
vyjadieni vysledkid (Obr. 13) je patrné, Ze intenzita michani vyznamné
neovliviluje prabéh transesterifikacni reakce, coZz znézornuje graficka
interpretace, kdy jiz v 10. min dojde k dosazeni rovnovazného obsahu FAME.
Z toho se da jasné¢ predpokladat, Ze rychlost transesterifikatni reakce
je ovlivnéna reakéni teplotou a koncentraci katalyzatoru.
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Obr. 13: Vliv intenzity michani reakcni smési na rychlost konverze TG na FAME
v pribéhu transesterifikace
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6. EXPERIMENTALNI CAST
6.1 Analytické metody

Obsah susiny stanoven dle normy CSN ISO 662 su$enim pii teploté 103 °C
+ 2 °C do konstantni hmotnosti [134].

Cislo kyselosti se stanovovalo dle CSN ISO 660. Vlastni stanoveni bylo
provadéno potenciometrickou titraci 0,1 N roztokem tetramethylammonium
hydroxidu v methanolu na automatickém titratoru Mettler Toledo G20 Compact
titrator za pouziti Mettler Toledo DGi113-SC elektrody [135]. Na Obréazku 14 je
pro ukazku uvedena titracni kiivka stanoveni Cisla kyselosti vzorku surového
veptového sadla.

Signal / pH

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Volume [ mL

Obr. 14: Potenciometricka kiivka surového veproveho sadla

Obsah vody byl stanoven potenciometricky metodou Karl-Fisher s pouzitim
automatického titratoru Mettler Toledo V30 Volumetric KF titrator za pouZiti
Mettler Toledo DM143-SC elektrody.

Cislo zmydelnéni se realizovalo dle normy CSN ISO 58 8763 [136].

Obsah mydel byl stanoven potenciometrickou titraci. Titrace byla provedena
0,1 N roztokem kyseliny sirové na automatickém titratoru Mettler Toledo G20
Compact titrator za pouziti Mettler Toledo DGi113-SC elektrody, kde jako
rozpoustédlo se pouzila smés isopropanolu a vody.

Obsah methanolu byl stanoven odparem methanolu do konstantni hmotnosti
vzorku.
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Obsah popela byl ziskan dle normy CSN 58 8760 [137].

Obsah dusiku byl stanoven metodou dle Kjeldhala dle normy CSN ISO 1871
(560020) [138]

Plynova chromatografie byla zvolena, jako hlavni metoda pro stanoveni
vSech klicovych slozek v reakénim systému, tj. glycerolu, methylesterii
mastnych kyselin, mono-, di- a triglyceridi. Ke stanoveni byl pouzit plynovy
chromatograf Master GC Fast Gas Chromatograph (DANI Instruments S.p.A.)
s plameno-ioniza¢nim detektorem a PTV injektorem.
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6.2 Vyvoj chromatografické metody pro stanoveni reakénich
sloZek v bionafté

Jak jiz bylo uvedeno v literarni studii, zd&dna dostupnd odborna publikace se
dosud nezabyvala stanovenim vSech 5 reak¢nich slozek v reakéni smési bionafty
béhem jedné analyzy, vzdy se zejména jednalo o stanoveni pouze glyceridii
a FAME, bez stanoveni obsahu glycerolu.

Vypracovanou chromatografickou metodu s podrobnym popisem piipravy
vzorkll pro analyzu reakénich smési po transesterifikacni reakci jsem podrobné;ji
popsal v Journal of Separation Science [139]. NavrZzend chromatograficka
metoda byla validovdna zhlediska linearity, Ilimitu detekce (LOD)
a kvantifikace (LOQ), opakovatelnosti a piesnosti v souladu s doporucenim
uvedenym v ptirucce ICH [140].

e Validacni metoda

K zajisténi pifesné kalibrace byly pouzity 3 wvnitini standardy. Lineéarni
funkceuvedena v rovnici 6.1 byla pouzita pro kalibraci chromatografu:

< =qg-—¢ (6.1)

kde A odpovidé plose piku dané latky nebo skupiny latek, 4,5 ploSe vnitiniho
standardu, a sklonu linearni funkce, ¢ koncentraci stanovované latky
a c;s koncentraci konkrétniho vnitfniho standardu. Linearita a LOD byly
vyhodnoceny na zékladé metody uvedené v [141] pro fadu standardnich roztokt
kazdé slouceniny. Odezva systému v linedrni oblasti byla vyjadfena
pomoci relativni citlivosti:

A4 -
Citlivost = =515 (6.2)

18 'cc

Kazdy ovéteny linearni rozsah byl sestrojen na zdkladé¢ meéteni alespoii
5 kalibrac¢nich bodi, kdy plocha piku kazdého kalibraéniho bodu byla métena
vzdy tiikrat. LOD byl vypocten zrezidualni smérodatné odchylky regresni
piimky:
33-0

a

LOD =

(6.3)

kde o je zkratka pro rezidualni smérodatnou odchylku regresni pfimky.
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Spravnost a presnost navrZzené metody byly ovéfeny pomoci realnych vzorkl
bionafty. Prvni vzorek surové bionafty byl vyroben z odpadniho oleje, kde
metanol byl odstranén pomoci vakuové destilace. Konverze transesterifikacni
reakce byla vysoka, tudiZz obsah glyceridii byl ve vzorku bionafty nizky, proto
byl vzorek pouzit k validaci glyceridi a glycerolu. Druhy vzorek byl odpadni
olej po transesterifikaci neti€¢innym pevnym katalyzatorem, kde vysledny obsah
FAME byl velmi nizky, tudiZ vzorek mohl byt pouzit k validaci methyl estert.
Ke vzorkiim bylo pfidino znamé¢ mnoZstvi standardni latky ve tfech
koncentracnich Grovnich, které odpovidalo linedrnimu rozsahu pro danou latku.
Prvni koncentrace byla zvolena v blizkosti nejnizSiho limitu, druha primérné
koncentraci a tfeti koncentracni uroven odpovidala nejvysSimu limitu v daném
koncentra¢nim rozsahu. Kazda koncentra¢ni Giroven byla prométena ttikrat.

e Optimalizace chromatografickych podminek

Pro nastaveni vhodnych chromatografickych podminek bylo nejprve nutné
provést fadu testovacich analyz, pomoci nichZ jsme schopni stanovit vSechny
slozky béhem jedné analyzy. K zajiSténi odpovidajici separace vSech slozek
bylo nutné upravit teplotni program pece. Ukézka separace vSech slozek
v zdsobnim roztoku standardnich latek dosazena dle navrzené metody
je znazornéna v obrazku 15. Referencni standardni latky byly vybrany
s ohledem na typ vstupni suroviny, tj. rostlinny olej a zivocisny tuk. Identifikace
jednotlivych slozek v roztoku byla dosazena na zdkladé¢ samostatnych analyz
danych latek. Retencni Casy jednotlivych slozek a reten¢ni casy wvnitinich
standard jsou uvedeny v tabulce 3.
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Obr. 15: Ukdzka chromatogramu roztoku standardu pouZitych pro kalibraci.
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Tabulka 3: Retenc¢ni ¢asy jednotlivych slozek, vCetné vnitinich standard

Slozka Retenc¢ni ¢as [min]
Glycerol 2,5

FAME 3,6-6,0
Monoglyceridy 10,5-11,5; 12,7-13,1
Diglyceridy 17,9-19,0
Triglyceridy 20,0-21,5
1,4-butandiol (IS) 2,1

C17:0 (IS) 5,0
Tricaprin (IS) 17,2

Jak je zfeymé z chromatogramu, piky methylesteri nenasycenych mastnych
kyselin (methyl linolenat, methyl oleat) se piekryvaji, a to zejména v piipadé,
kdy koncentrace FAME je vysokd. Nicméné piekryvani pikd neovliviuje
vyhodnoceni bionafty, nebot’ pro kvantifikaci se pouziva cela skupiny reakénich
slozek, ne jednotlivé latky. Navic rostlinné oleje a zivociSné tuky obsahuji jen
v malém mnoZstvi nasycené a nenasycené mastné kyseliny s dlouhymi fetézci
(22 a 24 atoml uhliku), a proto bylo potteba zkontrolovat, zda nedochézi
k ptekryvani pika s piky monoglyceridi. Vysledky chromatografické analyzy
potvrdily, Ze k ptekryvani piki nedochézi a FAME s vys$§im poctem uhlikli jsou
eluovany pravé mezi monoglyceridy. Chromatogram realn¢ho vzorku
je zndzornén na obrazku 16.
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Obr. 16: Ukdzka chromatogramu realného vzorku bionafty.
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Triglyceridy jsou velmi citlivé na zplsob vstiikovani do chromatografického
systému, proto bylo dilezité optimalizovat vstiikovaci parametry PTV injektoru,
nebot’ tento typ injekce se vétSinou nepouziva pro tento typ analyz. Bézné
pouzivanou technikou je studeny nastiik vzorku pfimo do kolony. Vsttikovaci
parametry PTV injektoru byly nastaveny na zakladé doporuceni uvedeného
v publikaci [142]. Parametry nastiiku vzorku byly ovéteny s Cistym standardem
trioleatu, jako reprezentativniho standardu pro stanoveni triglyceridli, nicméné
pro kalibraci byl pouZit Cisty fepkovy olej, jako je doporuceno 1 v [121]. Jak je
vidét na obrazku 17, odezva trioleatu vyznamné vzrostla, kdyZ se délka zadrzeni
vzorku v PTV injektoru 20x snizila. Na druhou stranu, delsi splitless ¢as mél jen
nepatrny vliv na velikost plochy trioleatu. Z toho divodu, okamzity start
vyhfivani injektoru (v 0,05 min) s rychlosti ohfevu 870 °C/min na 200 °C po
injekci vzorku, byl vybran jako nejvhodnéjSi metoda, kterd vede k lepsi
a stabiln¢jsi odezvé triglyceridii, konkrétné trioleatu.

300+ -
60°C (drzeni 0,05 min), na 200 °C @ 870"
250 C/min (drZeni 1 min), na 380 °C@ 10 °C/min.; -
split otevien po 1 min
200+ -
E 60 °C (drZeni 1 min), na 200 °C @
= 60 °C (drZeni 1 min), na 200 °C @ o e
© 1504 300 °C/min (drzeni 1 min), na 380 °C 15 °C/min; split otevien po 1,5 min |
g, @ 10 °C/min, split otevien po 1 min
5
100- 60 °C (drzeni 1 min),na 200 °C @ L
870 °C/min (drzeni 1 min), na 380 °
C @ 10 °C/min, split otevien po 1
min
50+ n
0- ——————— N — S —— r -
20.4 205 - 206 20.7
c¢as (min)

Obr. 17: Viiv konfigurace PTV injektoru na odezvu trioleatu

Poté bylo nutné urc¢it vhodné mnozstvi derivatiza¢niho ¢inidla BSTFA a dobu
samotné derivatizace pro kompletni silylaci glycerolu a glyceridid. Vhodnym
ukazatelem kompletni derivatizace poslouzil pik vnitintho standardu
1,4-butandiolu, ktery je extrémné citlivy na neuplnou derivatizaci, coz se projevi
poklesem vySky piku a jeho Spatnou separaci [122]. Z vysledki
chromatografické analyzy bylo zjis§téno, ze 200 ul BSTFA a reak¢ni ¢as 15 min
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pii laboratorni teploté zajistil kompletni derivatizaci vzorku. Jak uvadi literatura
[122, 143, 144], pyridin slouzi jako silyla¢ni katalyzator, ktery zvysuje
reaktivitu derivatizacniho Cinidla. Zaroven je méné t€kavy neZz b&Zné pouZzivaneé
rozpouStédla, napf. heptan, coZz souCasné¢ umoziluje piipravu stabilngjSich
roztokll standardi FAME [144]. Ztoho divodu byl pyridin pouzit jako
rozpoustédlo pii piipravé vzorki.

e Validace metody

Hlavnim ukolem navrZzené metody bylo zajistit jeji pfijatelnou presnost
v pozadovaném koncentraCnim rozsahu, kterd je nezbytnd pro spolehlivé
stanoveni nckolika sloucenin béhem jedné analyzy, obzvlasté v ptipade, kdy
slozeni vzorku je velmi rozdilné. Tento pozadavek a zaroven pouziti PTV
injektoru s manudlni injekci umoznil vyuziti 3 vnitinich kalibracnich standardi.
Nicméné piiprava vzorkll byla pomérné jednoducha, protoze vnitini standardy
v pozadované koncentraci se pii ptipravé smichaly dohromady a ptidaly se ke
vzorku najednou.

Data ziskana z jednotlivych analyz byla vyhodnocena aplikaci linedrni funkce
dle rovnice 6.1. Regresni data kalibra¢ni funkce glycerolu, FAME a glyceridi
jsou shrnuta v tabulce 4. Kalibrace triglyceridli byla provedena samostatné
z divodu nizkého obsahu diglyceridi, obsazenych v fepkovém oleji, ktery byl
pouzit jako standard pro kalibraci triglyceridi. Toto nizké mnozZstvi diglyceridii
by mohlo ovlivnit aktuilni kalibraci diglyceridi. Z vysledkii kalibrace
triglyceridfi, ve srovnani z Cistym trioleatem, bylo prokazano, ze ptitomnost
diglyceridit v fepkovém oleji neovlivnila samotnou kalibraci triglyceridi.
Vyhoda tepkového oleje pro kalibraci triglyceridi spo€iva v tom, ze fepkovy
olej obsahuje nékolik triglyceridl s riznou délkou fetézce mastnych kyselin, jak
je tomu v redlnych vzorcich. Navic vzhledem k tomu, Ze je potieba znacny
koncentrac¢ni rozsah pro kalibraci triglyceridil, jediny pik trioleatu pii vysoké
koncentraci by prekrocil rozsah FID detektoru.

Aby bylo moZzné stanovit LOQ a potvrdit spolehlivy linearni rozsah kazdé
slouceniny, byl proveden test citlivosti pro pozadovany koncentracni rozsah
jednotlivych slozek. Vyhodnoceni testu citlivosti je vyjadieno linearitou
jednotlivé latky pti dané koncentraci, viz obrazek 18. Prostfedni ¢erchovana Cara
znazoriuje sttedni hodnotu citlivosti dan¢ latky (vypoctena dle rovnice v [139])
a par plnych car vyjadfuje interval spolehlivosti nezbytny pro dostateCnou
a spolehlivou kvantifikaci. Interval spolehlivosti byl definovan 5% odchylkou
od stfedni hodnoty, jak je doporuceno v literatufe [141]. V pifipadé FAME
a triglyceridi, teCkované cary znazornuji 10% interval spolehlivosti, ktery muize
byt stile povazovan za dostacujici pro UcCely analyzy. Nicméné pouze data,
jejichz rozdil byl < 5 %, byly zahrnuty do linearni oblasti a LOQ a jsou shrnuty
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v tabulce 4. Pouzity test citlivosti pfedstavuje jednoduchy a vykonny zptisob pro
ovéfeni linearity kalibrace a LOQ. Vzhledem ktomu, Ze tato metoda
vyhodnoceni pouziva disledné;si postup pro odhad LOQ, ziskané hodnoty jsou
obvykle vys$i, neZ je tomu ve srovnani s LOQ vypoctenym dle standardni
metody. To také vysvétluje rozdil, az o dva tady, mezi LOD, ziskané¢ho dle
rovnice 6.3 a LOQ. Linearni rozsahy slou€enin uvedenych v tabulce 4, v ptipad¢
slozeni vzorku, dokladaji, Ze pomoci navrzené metody jsme schopni
kvantifikovat vzorky s velmi proménlivym slozenim, coZ je napiiklad nezbytné
pro kinetické méteni transesterifikacni reakce. Je nutno poznamenat, Ze zvolené
koncentracni rozsahy byly vybrany s ohledem na typické sloZeni reakéni smési

po transesterifikaci triglyceridfi, napt. obsah monoglyceridu jen ziidka piekroci
3 %.
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Obr. 18: Test citlivost pro spolehlivou kvantifikaci glycerolu, FAME, MG, DG a TG
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Ptesnost a opakovatelnost metody byla ovéfena na realnych vzorcich
bionafty. Pro stanoveni byl pouzit surovy vzorek bionafty vyrobeny z odpadnich
olejti. V disledku toho, byl testovan vliv necistot ve vstupni suroving na kvalitu
analytické metody. Celkové vysledky jsou shrnuty v tabulce 5. Z tabulky je
patrné, Ze byl zkouman cely kvantifikaéni rozsah pro kazdou slouceninu
s dosazenim velmi dobré vytéznosti. Zaroven byly ziskany nizké relativni
odchylky jednoho méfeni pii danych koncentracich, s vyjimkou diglyceridi.
Odchylka méteni byla vyssi v oblasti LOQ, nicméné stale je piijatelna pro tcely
analyzy stanoveni diglyceridli v reakéni smési. Zavérem lze konstatovat, Ze
ziskané vysledky jsou pozoruhodne¢, zejména kdyZz se jedna o ruéni nastiik
s vyuzitim PTV injektoru.
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Tabulka 4: Regresni data glycerolu, FAME a glyceridi z kalibra¢ni funkce

Sklon

Himk Korelac¢ni Linearni rozsah Linearni rozsah LOD LOQ
P o y koeficient [ng.ml’] [% w/w]* [ueml']  [pgml']
Glycerol 1,172 0,9981 3-80 0,3-7,3 0,064 3
FAME 1,048 0,9999 10-1100 0,9-100 0,090 10
Monoglyceridy 1,299 0,9979 8-35 0,7-3,2 0,027 8
Diglyceridy 1,141 0,9999 5-165 0,5-15 0,019 5
Triglyceridy 0,878 0,9983 150-1100 14-100 0,630 150

* Hmotnostni procento slozeni vzorku o celkové koncentraci vzorku 1100 pg.ml™”
LOD Limit detekce slozky
LOQ Limit kvantifikace slozky
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Tabulka 5: Vysledky stanoveni pfesnosti a spravnosti chromatografické metody méfené s redlnym vzorkem

bionafty
Slozka Pocatecni Koncentracni Spikovana Meérena koncentrace Recovery Recovery

koncentrace uroven koncentrace po spikovani RSD
[ug.ml"] [ug.ml"] [ug.ml"] [%] [%]
0,39 1 5,1 54 98,4 1,3
Glycerol 0,38 2 37,7 39,4 103,5 1,7
0,39 3 73,5 73,1 98,9 1,1
11,56 1 55,7 66,3 98,6 0,4
FAME 11,73 2 543,7 540,7 97,3 0,2
11,60 3 1057,3 1046,0 97,9 0,1
2,81 1 5,8 8,9 103,4 1,2
Monoglyceridy 2,82 2 21,0 24,1 101,2 3,0
2,80 3 31,9 34,2 98,6 0,7
0,48 1 5,1 5,4 96,8 5,2
Diglyceridy 0,48 2 30,1 30,6 100,1 1,4
0,49 3 158,5 162,3 102,1 0,7
5,94 1 146,4 150,5 98,8 1,2
Triglyceridy 5,87 2 439,9 448,0 100,5 2,1
5,95 3 1006,9 1047,0 103,4 2,8
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6.3 Stanoveni rozdélovacich koeficientu extrakce tuku

Ke snizeni Cisla kyselosti vstupni suroviny pod kritickou hodnotu
1 mg KOH.g"' vzorku [25], vhodnou pro vyrobu bionafty s vyuzitim alkalické
katalyzy, byla vybrdna metoda kapalinové extrakce cCasteCné misitelnymi
fazemi. V zavislosti na vstupnim sloZeni rafinované suroviny a jeho poméru
k extrakénimu c¢inidlu je dosaZzeno poklesu ¢isla kyselosti na poZadovanou
hodnotu.  Odkyselovani  vstupni  suroviny bylo provadéno  bud
s Cistym metanolem nebo metanolem s pifidavkem ekvimolarniho mnoZzstvi
alkalie. Rovnovazné vztahy jsou vyjadieny pomoci rozdélovacich koeficient
slozek v extraktu a rafinatu. Rozdé¢lovaci koeficienty byly ziskdny na zaklad¢
experimentii provedenych s Cerstvou kozeluzskou mdézdrou, kdy byla nejprve
mazdra ruéné lisovana, aby dosSlo k odstranéni pfebyte¢né vody. Nasledné byla
mazdra umisténa do filtracniho pouzdra a vlozila do suSici komory nastavené na
konstantni  teplotu 50 °C. Vytaveny tuk byl shromazd’ovéan
do nadoby umisténé pod filtratnim pouzdrem a ziskany vytaveny tuk byl
nasledné analyzovan. Vlastnosti vytaveného tuku jsou uvedeny v tabulce 6.
Slozeni jednotlivych fazi a rozdélovaci koeficienty pro dany typ extrakce jsou
uvedeny v tabulce 7.

Tabulka 6: Vlastnosti vytaveného tuku pouzitého k extrakci

Vytaveny tuk
Jednotky I 11
Susina [Y%0 w/wW] 98,59 97,02
Cislo kyselosti [mg KOH. g'l] 30,4 15,7
Cislo zmydelnéni  [mg KOH.g'] 195,6 209,2
Obsah vody [Y% w/w] 1.41 2,98

Extrakce metanolem

Ziskany vytaveny tuk (tuk I) z mazdry byl podroben kapalinové extrakei, kdy
52 g tuku bylo intenzivn€ michdno s 50 g metanolu pti laboratorni teploté
po dobu 30 minut. Ziskand smés byla ponechéna volné separovat pifes noc
a separovane¢ faze byly poté oddéleny a analyzovany.

Extrakce tetramethylammonium hydroxidem

Vytaveny tuk (tuk I) byl podroben kapalinové extrakci metanolem
s ekvimolarnim mnoZzstvi tetramethylammonium hydroxidu. 40,7 g vytaven¢ho
tuku vyhtatého na 62 °C bylo intenzivné michano se 33,7 g metanolu a 8,2 g
25% metanolického roztoku TMAH po dobu 30 min. Ziskand smés byla
ponechina volné separovat pfes noc a separované faze byly poté oddéleny
a analyzovany.
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Extrakce isopropylaminem

Extrakce vytaveného tuku (tuk II) byla provedena se 180 g tuku, 9lg
metanolu a 5,1 g isopropylaminu. Extrakce probihala za intenzivniho michani
15 min a pfi teploté 60°C. Ziskand smés byla ponechana volné separovat ptes
noc a separované faze byly poté oddéleny a analyzovany.

Extrakce cyklohexylaminem

Extrakce vytaveného tuku (tuk II) byla provedena se 181 g tuku, 90,4 g
metanolu a 6 g cyklohexylaminu. Extrakce probihala za intenzivniho michani
15 min a pfi teploté 60°C. Ziskand smés byla ponechana volné separovat ptes
noc a separované faze byly poté oddéleny a analyzovany.

Extrakce hydroxidem sodnym

Ziskany vytaveny tuk (tuk I) byl podroben kapalinové extrakci metanolem
s ekvimolarnim mnozstvi hydroxidu sodného. 40 g vytaveného tuku vyhtatého
na 50 °C bylo intenzivné michdno se 40 g metanolu a 0,9 g NaOH po dobu
15 min. Ziskanid smés byla ponechana volné separovat pfes noc a separovane
faze byly poté oddéleny a analyzovény.

Extrakce hydroxidem draselnym

Ziskany vytaveny tuk (tuk I) byl podroben kapalinové extrakci metanolem
s ekvimolarnim mnozstvi hydroxidu draselného. 40 g vytaveného tuku
vyhtatého na 50 °C bylo intenzivné michano se 40 g metanolu a 1,3 g NaOH
po dobu 15 min. Ziskand smés byla ponechana volné separovat pies noc
a separované faze byly poté oddéleny a analyzovany.
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Tabulka 7: Slozeni jednotlivych fazi a rozdélovaci koeficienty pro dany typ extrakce

Slozka Methanol TMAH IPA CHA
Aex agr K; Aex agr K; Aex agr K; Aex Aagrr K;
Tuk 3,70 71,74 0,052 7,18 87,0 0,083 6,50 88,05 0,074 8,05 84,30 0,095
Voda 1,09 0,22 4,957 2,07 0,27 7,799 1,40 0,26 5,340 1,40 0,26 5,340
Alkalie 0,00 0,00 0,000 0,00 0,00 0,000 1,46 0,27 5,493 0,87 0,22 4,039
Mydla 0,00 0,00 0,000 16,44 1,86 8,823 14,17 2,25 6,300 15,86 3,19 4,970

Metanol 88,93 20,52 4,334 74,72 4,93 15,156 81,34 10,92 7,450 84,94 15,97 5,318
Kyseliny 7,02 7,54 0,931 0,25 0,13 1,932 12,78 1,49 8,586 12,10 1,90 6,429

. NaOH KOH
Slozka
Aoy AaRrr Ki Aoy AaRrr Ki
Tuk 9,60 72,03 0,133 8,35 72,03 0,116
Voda 2,09 2,16 0,963 2,30 0,34 6,725
Alkalie 0,00 0,00 0,000 0,00 0,00 0,000
Mydla 12,06 3,41 3,536 13,42 3,03 4,432
Metanol 78,39 13,84 5,665 76,95 12,46 6,177
Kyseliny 0,47 0,62 0,764 1,20 1,43 0,844

a.y— slozeni extraktu [w/w]
agp- slozeni rafinatu [w/w]

K- rozdélovaci koeficienty [1]
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6.4 Vyhodnoceni experimentalnich vysledkii extrakce

Uvedend kapitola se zabyva modelovanim extrakce, kde na zakladé
rozdélovacich koeficientll K; ziskanych z experimentéalnich dat byly provedeny
simula¢ni vypocty dle kapitoly 5.3. Snahou simula¢nich vypoct je modelovat
tento proces bez nutnosti dalSich experimentti. Hlavnim pifedpokladem
je zanedbani zmén rozdélovacich koeficientt jednotlivych slozek se zménami
slozeni vstupnich proudl pfichazejicich do extraktoru a separatoru. Simulaéni
vypoclty extrakce byly provedeny v matematickém programu MatLab R2008a
s riznymi obsahy volnych mastnych kyselin a poméry hmotnosti vstupnich
proudd, tj. vstupni surovina a metanol.

6.4.1 Extrakce metanolem

Vzhledem k tomu, Ze fyzikalni rafinace metanolem je spiSe vhodna pro
vstupni suroviny s niz§im ¢islem kyselosti, byly provedeny simula¢ni vypocty
s riznymi obsahy volnych mastnych kyselin a poméru hmotnosti vstupnich
proudli. Rozd¢€lovaci koeficienty K; byly pfevzaty z experimentdlni analyzy
(viz 6.3), kdy jejich koncentracni zavislost byla zanedbana. Vysledky
simulacnich vypocti jsou graficky znazornény na obrazcich 19 a 20. Z obrazku
19 je patrné, Ze uinnost extrakce metanolem se vyrazné méni v zavislosti na
pomeéru extrakéniho ¢inidla a kyselosti vstupni suroviny. Z grafu je patrné, Ze
ucinnost roste iUmérné s ¢islem kyselosti vstupni suroviny a poméru extrakéniho
¢inidla k tukové fazi, nicméné¢ v zadném piipad¢ nejsme schopni odkyselit
vstupni surovinu v jednom extrakénim kroku. Nejvyssi Gc€innosti odkyseleni,
tj. 77 % bylo dosazeno pii trojnasobném poméru extrakéniho ¢inidla a kyselosti
tuku 30 mg KOH.g™'. Na druhou stranu, s rostouci mirou odkyseleni dochazi
ke zvySovani ztrat triglyceridi v extraktu (viz Obr. 20), které dosahovaly pfi
stejnych extrakénich podminkach 16 %. Souhrn UCinnosti extrakce a ztrat
triglyceridii pfi extrakci Cistym metanolem, v zdvislosti na mife kyselosti
vstupni suroviny a na poméru extrakéniho ¢inidla k tuku, je uveden v tabulce 8.
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Obr. 19: Grafické znazorneni ucinnosti odkyselent pri extrakci metanolem

Pomér extrakéniho Cinidla/olej {1]

ol S g KOHE  —#—10mgKOHE - a=20mgKOH/g -~ & S0mgKOH/p

Obr. 20: Grafické znazorneéni ztrat triglyceridii pri extrakci metanolem
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Tabulka 8: Uginnost extrakce a ztraty triglyceridi pfi extrakci metanolem

Pomer S mgKOH.g'  10mgKOH.g' 20mgKOH.g" 30mgKOH.g'
M/O ul%]  z[%]  ul%] z[%] u[%] z[%] u[%] z[%]

0,5 16,24 1,07 16,95 1,13 18,43 1,25 23,55 1,69

1 37,83 3,29 38,65 3,40 40,33 3,64 4598 4,54
1,5 51,06 5,51 51,85 5,67 53,48 6,03 58,84 7,39
2 59,98 7,73 60,73 7,95 62,25 8,43 67,17 10,26
3 71,26 12,16 71,9 12,5 73,19 13,23 77,31 15,99

Jak jiz bylo te€eno, cilem odkyseleni je sniZeni podilu volnych mastnych
kyselin v odpadnim kyselém tuku na vyslednou hodnotu 1 mg KOH.g™.
V piipadé, ze neni dosazeno tohoto kritéria po prvnim stupni extrakce,
je nezbytné extrakci opakovat a to aZz do dosazeni poZadované hodnoty. Proces
vicestupiiové extrakce byl taktéz simulovan v programu MatLab, kde
rozdélovaci koeficienty (vit Tab. 7) ziskané z experimentdlniho méfeni, byly
pouzity pro simulaci vicestupiioveé extrakce. V dalSich stupnich extrakce, jako
vstupni parametry byly pouzity hodnoty z teoreticky vypoctenych dat
z ptedchozich extrakénich stupiii. Zejména je potieba vzit na védomi, Ze
extrahovany tuk jiz ¢astecné obsahuje metanol na rozdil od vstupni suroviny,
proto je potieba pfed kazdym dalSim extrakénim stupném obsah piidavaného
metanolu dopocitat.

Vicestupniova extrakce byla simulovédna s kyselym tukem o Cisle kyselosti
20 mg KOH.g' a pomérem metanolu k tuku 1:1. Vysledky vicestupiiové
extrakce jsou uvedeny v tabulce 9.

Tabulka 9: Vicestupiiova extrakce metanolem

Slozky rafinatu [hm. z1.]

Stupen CK 1
extrakee Triglyceridy Metanol Voda Kyseliny [mg KOH.g"]
1 0,7314 0,2160 0,0027 0,0498 10,27
2 0,7476 0,2230 0,0005 0,0288 5,94
3 0,7571 0,2261 0,0001 0,0167 3,45
4 0,7626 0,2277 0,0000 0,0097 2,01
5 0,7657 0,2286 0,0000 0,0057 1,17
6 0,7676 0,2291 0,0000 0,0033 0,68

Z tabulky 9 je patrné, ze pro dosazeni potiebné kyselosti rafinatu bylo nutné
provést 6-ti stupiiovou extrakci. Po prvnim stupni extrakce obsah kyselin klesl
téemét o 50 %, v dalSich stupnich extrakce dochazelo k poklesu vzdy ptiblizné
0 42 %. Hmotnostni zlomek triglyceridii vzrostl po vSech stupnich extrakce
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témef o 5 %. Obsah vody byl jiz po ¢tvrtém stupni extrakce nulovy. Pribéh
extrakce je graficky znazornén na obrazku 21.

2.0 7
100 ¥
80
6.0

40 4

Cislo kyselosti [mg KOH/g]

20 4

T A A
] 2 3 4 5 6

Stupefi extrakee {1]

Obr. 21: Priibéh sniZovani cisla kyselosti v zavislosti na stupni extrakce

6.4.2 Extrakce tetramethylammonium hydroxidem

Extrakci s chemickou reakci, tj. v tomto ptipadé¢ s metanolickym roztokem
TMAH, je moZné odkyselit surovinu v jednom extrakénim stupni, nebot’ vznikla
organickd mydla pfi neutralizaci ptfechazi do metanolové faze. K simulacim byly
pouzity rozdélovaci koeficienty K; ziskané z experimentalni analyzy uvedené
v kapitole 6.3. Vysledky simulacnich vypoctl jsou graficky znizornény na
obrazku 22 a 23.

Z obrazku 22 je patrné, Ze ucinnost chemické extrakce dosahuje vyssiho
trendu odkyseleni oproti extrakci Cistym metanolem, nicméné diference
v zavislosti na poméru extrakéniho ¢inidla a kyselosti vstupni suroviny neni tak
velika. Nejvyssi ucinnosti odkyseleni, tj. 98,4 % bylo dosazeno s trojnasobnym
pomérem extrakéniho &inidla akyselosti tuku 30 mg KOH.g'. Nicméng
s rostouci mirou odkyseleni dochazi k vyrazné ztraté¢ triglyceridii v extraktu
(viz Obr. 23), kterd dosahovala 37 %. Souhrn UCinnosti extrakce a ztrat
triglyceridd  pfi  chemické extrakci tetramethylammonium hydroxidem,
v zavislosti na mife kyselosti vstupni suroviny a poméru extrakéniho Cinidla
k tuku, je uveden v tabulce 10.
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Obr. 22: Grafické znazorneni ucinnosti odkyseleni pri extrakci
tetramethylammonium hydroxidem
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Obr. 23: Grafické znazornéni ztrat triglyceridii pri extrakci
tetramethylammonium hydroxidem
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Tabulka 10: Ucinnost extrakce a ztraty triglyceridd pH extrakei
tetramethylammonium hydroxidem

Pomr SmgKOH.g'  10mgKOH.g' 20 mgKOH.g' 30 mg KOH.g"
MO ul%]  z[%]  ul%]  z[%]  ul%]  z[%] u[%]  z[%]

0,5 82,34 4,20 83,56 4,56 85,74 5,35 90,67 8,38
1 90,95 8,63 91,43 9,12 92,33 10,17 94,60 14,15
1,5 94,11 13,06 94,39 13,66 94,93 1496 96,35 19,89
2 95,75 17,48 95,94 18,20 96,32 19,75 97,34 25,62
3 97,43 2632 97,55 2727 97,78 2932 98,43 37,07

6.4.3 Extrakce isopropylaminem

V piipad¢ extrakce vytavené mazdry isopropylaminem byly provedeny
simula¢ni vypocty s rozdélovacimi koeficienty K; ziskanymi z experimentélni
analyzy (viz 6.3). Vysledky simulacnich vypocth jsou graficky zndzornény na
obrazku 24 a 25.

Z obrazku 24 je patrné, Ze ucCinnost extrakce isopropylaminem dosahuje
podobného trendu, jako tomu je v pfipadé extrakce tetramethylammonium
hydroxidem, nicméné pii nizSich pomérech extrakéniho Cinidla ke vstupnimu
vytavenému tuku byla uc¢innost extrakce patrné niz$i. NejvyS$i ucinnosti
odkyseleni, tj. 97,4 % bylo dosazeno s trojnasobnym pomérem extrakéniho
¢inidla a kyselosti tuku 30 mg KOH.g"'. Ztrata tuku byla niz§i a dosahovala
piiblizné 31 %. Souhrn UCinnosti extrakce a ztrat triglyceriddi pii extrakci
isopropylaminem, v zavislosti na mife kyselosti vstupni suroviny a poméru
extrakéniho ¢inidla k tuku, je uveden v tabulce 11.
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Obr. 24: Grafické znazorneni ucinnosti odkyselent pri extrakci isopropylaminem
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Obr. 25: Grafické znazorneni ztrat triglyceridii pri extrakci isopropylaminem
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Tabulka 11: Uginnost extrakce a ztraty triglyceridd pi extrakei
1sopropylaminem

Pomer 5mgKOH.g' 10 mg KOH.g' 20mgKOH.g"' 30 mgKOH.g"
M/O  ul%]  z[%]  ul[%]  z[%]  u[%]  z[%] u[%]  z[%]

0,5 73,02 3,08 74,97 3.4 78,407 4,09 86,02 6,74
1 86,11 6,79 86,36 7,21 88,26 8,11 91,76 ~ 11,57
1,5 90,89 10,49 91,32 11 92,15 12,12 94,35 16,39
2 93,36 14,18 93,67 14,8 94,24 16,13 95,82 21,19
3 95,9 21,57 96,09 22,38 96,44 24,14 97,43 30,81

6.4.4 Extrakce cyklohexylaminem

S pouzitim rozdélovacich koeficientll ziskanych na zaklad€ experimentalni
analyzy (viz 6.3) byly provedeny simula¢ni vypocty extrakce vstupni suroviny
cyklohexylaminem. Vysledky simulacnich vypoctl jsou graficky zndzornény na
obrazku 26 a 27.

Z obrazku 26 je patrné, Ze uCinnost extrakce kyselého tuku
cyklohexylaminem dosahuje niz§iho trendu pii poloviénim poméru extrakéniho
¢inidla, jako tomu je 1 v pfipadé extrakce isopropylaminem, naopak ztraty
triglyceridii v extraktu jsou vysSi. Nicméné s rostoucimi poméry extrakéniho
¢inidla se U¢innost vyrovnava. Nejvyssi u€innosti odkyseleni, tj. 97,0 % bylo
dosazeno s trojndsobnym pomérem extrakéniho ¢inidla a kyselosti tuku
30 mg KOH.g". Ztrata tuku dosahovala piiblizné¢ 38 %. Souhrn G&innosti
extrakce a ztrat triglyceridi pii extrakei cyklohexylaminem, v zavislosti na mife
kyselosti vstupni suroviny a poméru extrakéniho ¢inidla k tuku, je uveden
v tabulce 12.

71



Ucinnost extrakee [%6]

100

95

90

0,5 1 1,5 2 2,5 3
Pomgr extrakéniho dinidlafolei [1]

ot Smp KOWE  —#— 10mp KOH/pe  --&--20mgKOH/E - % 50mgKOH/ g

Obr. 26: Grafické znazornéni ucinnosti odkyseleni pri extrakci cyklohexylaminem
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Obr. 27: Grafické znazorneni ztrat triglyceridii pri extrakci cyklohexylaminem
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Tabulka 12: Ucinnost extrakce a ztraty triglyceridd pi extrakei
cyklohexylaminem

Pomer 5mgKOH.g' 10 mg KOH.g" 20mgKOH.g"' 30 mg KOH.g"
M/O  ul%]  z[%]  u[%]  z[%]  u[%]  z[%] u[%]  z[%]

0,5 64,34 3,33 67,22 3,77 72,16 4,72 82,64 8,34
1 81,83 7,92 82,91 8,48 84,89 9,70 89,74 14,32
1,5 88,21 12,51 88,83 13,20 90,00 14,67 93,02 20,30
2 91,52 17,10 91,94 17,90 92,75 19,64 94,94 26,26
3 94,92 26,27 95,16 27,32 95,65 29,59 97,00 38,19

6.4.5 Extrakce hydroxidem sodnym

S pouzitim rozdélovacich koeficientll ziskanych na zaklad€ experimentalni
analyzy (viz 6.3) byly provedeny simula¢ni vypocty extrakce vstupni suroviny
hydroxidem sodnym. Vysledky simula¢nich vypocth jsou graficky zndzornény
na obrazku 28 a 29.

Z obrazku 28 je patrné, ze ucCinnost chemické extrakce kyselého tuku
hydroxidem sodnym pii poloviénim poméru extrakéniho c¢inidla dosahuje
nejniz§iho trendu. Uéinnost odkyseleni, s ¢islem kyselosti vstupni suroviny
5 mg KOH.g"', dosahuje 56 % se ztratou triglyceridd v extraktu 4,5 %.
S rostoucimi poméry extrakéniho ¢inidla se G¢innost vyrovnava ve srovnani
s jinymi alkaliemi. Nejvyssi u€innosti odkyseleni, témét 97,0 % bylo dosaZeno
pii trojndsobném poméru extrakéniho ¢&inidla a kyselosti tuku 30 mg KOH.g™,
nicméné ztrata tuku v extraktu prevySovala 50 %, coz Cini jiz tento zpisob
extrakce ekonomicky znaéné nevyhodny. Souhrn ucinnosti extrakce
a ztrat triglyceridl pti extrakci NaOH, v zavislosti na mife kyselosti vstupni
suroviny a poméru extrak¢éniho ¢inidla k tuku, je uveden v tabulce 13.
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Obr. 28: Grafické znazornéni ucinnosti odkyselent pri extrakci hydroxidem sodnym
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Tabulka 13: U¢innost extrakce a ztraty triglyceridl pfi extrakci hydroxidem
sodnym

Pomer 5mgKOH.g' 10 mg KOH.g' 20 mgKOH.g" 30 mg KOH.g"
M/O  ul%]  z[%]  ul%]  z[%] u[%]  z[%]  u[%]  z[%]

0,5 56,02 4,57 58,43 502 62,96 6,01 74,432 9,87
1 77,24 11,32 78,33 11,97 80,40 13,37 85,97 18,74
1,5 85,42 18,05 86,09 18,88 87,39 20,68 90,98 27,51
2 89,75 24,78 90,23 25,79 91,17 27,97 93,8 36,25
3 94,27 3824 94,574 39,6 95,17 42,54 96,86 53,69

6.4.6 Extrakce hydroxidem draselnym

S pouzitim rozdélovacich koeficientll ziskanych na zaklad€ experimentalni
analyzy (viz 6.3) byly provedeny simula¢ni vypocty extrakce vstupni suroviny
hydroxidem draselnym. Vysledky simulacnich vypocth jsou graficky
znazornény na obrazku 30 a 31.

Z obrazku 30 je patrné, ze ucCinnost chemické extrakce kyselého tuku
hydroxidem draselnym dosahuje podobného trendu, jako tomu bylo v ptipadé
extrakce cyklohexylaminem, avSak s vy$Simi ztratami triglyceridi v extraktu.
Nejvyssi ucinnosti odkyseleni, tj. 97,2 % bylo dosaZeno pii trojndsobném
poméru extrakéniho ¢inidla a kyselosti tuku 30 mg KOH.g™', nicméné ztrata tuku
v extraktu dosahuje témét 50 %, jako je tomu 1 v pfipad€ extrakce pomoci
NaOH. Souhrn udinnosti extrakce a ztrat triglyceridi pii extrakci KOH,
v zavislosti na mife kyselosti vstupni suroviny a poméru extrakéniho Cinidla
k tuku, je uveden v tabulce 14.
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Obr. 30: Grafické znazorneni ucinnosti odkyseleni pri extrakci hydroxidem

draselnym
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Obr. 31: Grafické znazorneni ztrat triglyceridu pri extrakci hydroxidem

draselnym
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Tabulka 14: U¢innost extrakce a ztraty triglyceridl pfi extrakci hydroxidem
draselnym

Pomer 5mgKOH.g' 10 mg KOH.g" 20mgKOH.g"' 30 mg KOH.g"
MO ul%]  z[%]  u[%]  z[%]  u[%]  z[%] u[%]  z[%]

0,5 63,57 4,37 65,97 4,83 70,31 5,84 80,45 9,72
1 81,29 10,21 82,28 10,83 84,14 12,19 8891 17,35
1,5 87,95 16,04 88,54 16,82 89,67 18,51 92,69 24,93
2 91,45 21,87 91,86 22,8 92,66 24,83 94,84 32,49
3 95,07 33,53 95,32 34,77 9581 34,45 97,2 47,58
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6.5 Kineticka méreni transesterifikacni reakce za katalyzy
TMAH

Kinetickd data byla ziskdvana za rozdilnych reakcnich podminek. Testovan
byl vliv reakéni teploty (30, 50 a 65 °C) na rychlostni konstanty
transesterifikaéni reakce pifi koncentraci katalyzatoru 1 % (w/w olej).
Transesterifikace byla provadéna ve vsadkovém reaktoru za izotermnich
podminek, kdy 250 g wvstupni suroviny (fepkovy olej, cCislo kyselosti
0,2 mg KOH.g™") bylo smichano s metanolem v poméru 1:6 a za stdlého michéni
vyhtato na poZadovanou reakéni teplotu. Po pfidavku poZadovaného mnoZstvi
katalyzatoru probihala reakce za intenzivniho michani (2000 otacek.min™)
po dobu 2 hod. Ve vybranych Casech (rozmezi 2 - 120 min) byly odebirany
vzorky reakéni smési (1,5 ml), které byly ihned neutralizovany ve 3 ml 0,1M
kyseliny adipové, z diivodu zastaveni transesterifikacni reakce. Slozeni reakcni

smesi bylo analyzovéno navrzenou chromatografickou metodou (viz kapitola
6.2).

SloZzeni reakéni smeési v prubéhu transesterifikaéni reakce pii 30 °C
je uvedeno nize v tabulce (Tab. 15). Dalsi vysledky jsou uvedeny v Ptiloze A.
Obsah metanolu byl vzdy dopocitan dle vstupniho sloZeni. V €ase 0 min bylo
slozeni vypocteno z navazek, ne na zaklad¢ chromatografické analyzy.

Tabulka 15: SloZeni reak¢éni smési v pribéhu transesterifikace pii 30 °C

Reak¢ni ¢as TG DG MG Metanol FAME  Glycerol
[min] [mmol.g”'] [mmol.g"'] [mmol.g”'] [mmolg'] [mmol.g’'] [mmol.g"]

0 0,956 0,018 0,000 5,144 0,000 0,000

2 0,980 0,048 0,004 5,041 0,102 0,016

5 0,867 0,071 0,006 4,834 0,310 0,059

10 0,723 0,086 0,010 4,494 0,649 0,125

20 0,584 0,088 0,011 4,068 1,076 0,295

30 0,469 0,082 0,012 3,811 1,333 0,365

60 0,345 0,070 0,013 3,423 1,721 0,524

120 0,238 0,052 0,013 3,111 2,032 0,670
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Ze ziskanych kinetickych dat byly stanoveny rychlostni konstanty pro
jednotlivé reakce a odpovidajici aktivaéni energie (dle kapitoly 5.4).
K vyhodnoceni experimentéalnich dat, dle navrzeného matematického modelu,
byl pouzit matematicky software MatLAB a stanoveni rychlostnich koeficientii
bylo provedeno dle navrzeného algoritmu [145].

Obrazek 32 zndzornuje prubch transesterifikacni reakce pti riiznych reakénich
teplotach. Z grafu je patrné, zZe mira konverze triglyceridi na methylestery
mastnych kyselin se zvySuje srostouci teplotou. Nejvyssi konverze
dosaZena pii reakéni teploté 30 °C, ktera byla ptiblizné 71 %. Tyto hodnoty
nepfedstavuji maximalni rozsah reakce, prodlouZzenim reakéniho ¢asu by dale
ovlivnilo miru konverze smérem k FAME. Nicméné¢ ziskané vysledky prokazuji,
ze teplotni podminky urcuji rozsah a rychlost transesterifikace, které ovliviiuji
délku reak¢éni doby potfebnou pro dosazeni maximdlniho konverze. Priibéh
konverze pti riznych reak¢nich teplotach a v danych reakénich Casech je shrnut
v tabulce 16.
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Obr. 32: Viiv reakcni teploty na konverzi triglyceridii
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Tabulka 16: Pribéh konverze TG na FAME v zévislosti na reak¢ni teploté

Konverze TG na FAME [%]
Reak¢ni ¢as [min]

30 °C 50°C 65 °C

2 3,27 21,65 58,43
5 10,15 44,04 72,00
7 - 51,22 -
10 21,64 57,17 79,85
15 - 64,28 -
20 35,67 68,84 82,90
25 - 71,35 -
30 45,63 74,86 85,14
45 - 78,54 -
60 59,10 80,68 88,87
90 - 84,70 -
120 70,82 87,50 92,38

Tabulka 17 uvadi ziskané rychlostni konstanty pro nasledné a zpétné reakce
v zavislosti na reakéni teploté transesterifikacni reakce katalyzované pomoci
1 % w/w TMAH a taktéZ sumu absolutnich a relativnich rezidui mezi
vypoctenymi a experimentalné ziskanymi koncentracemi.

Tabulka 17: Souhrn rychlostnich konstant pti danych reakénich teplotach

Rychlostni konstanty
v 30 °C 50°C 65 °C
[g.mmol” .min""]

k;+ (TG—DG) 0,0061 0,0359 0,1784
k;. (DG—TG) 0,0358 0,1781 0,8134
k>+ (DG—MG) 0,0767 0,6157 8,2189
k>. MG—DG) 1,3496 6,4165 30,6887
k3+ (MG—GL) 0,2181 0,4379 0,4717
k;. (GL-MG) 0,0013 0,0014 0,0020

> absolutni rezidua 0,0522 0,18305 0,1621
> relativni rezidua 8,4051 7,1267 3,6744

Z vysledkt je patrné, Ze reakcéni rychlost premény TG na DG vykazuje
nejnizsi hodnoty rychlostnich konstant pro vSechny doptfedné reakce, nicméné
s rostouci teplotou se hodnota timérné zvySovala. Diivodem muze byt relativné
velka molekulovd hmotnost triglyceridil, kterda mize vyrazné zpomalovat rekci
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a taktéZ rozpustnost oleje v metanolu na zacatku reakce. Naopak nejvysSich
hodnot rychlostnich konstant bylo dosazeno u druhé nésledné a zpétné reakce,
to je pfi pfeméné diglyceridii na monoglyceridy a naopak, coZ znamena, Ze
jakmile dojde ke vzniku diglyceridi v pfedchozim kroku, reakce dal pokracuje
vyrazné rychleji. Nejniz§i hodnoty rychlostnich konstant v celém reakénim
systému odpovidaly tteti zpétné rekci (GL—MG), z ¢ehoZ vyplyva, Ze rychlost
reakce glycerolu s methylestery byla téméf zanedbatelnda a preménu
monoglyceridi na glycerol lze povazovat za prakticky nevratnou reakci.
Nicméné tento zavér plati pouze za predpokladu, Ze koncentrace glycerolu
a FAME jsou dostatecné nizké. Divodem uvedeného pozorovani je s nejveétsi
pravdépodobnosti Spatnd misitelnost glycerolu s estery, kdy dochazi ke vzniku
odporu vii¢i pfenosu hmoty v tomto sméru, jak uvadii[118].

Ze souctu absolutnich a relativnich rezidui je patrné, Ze pouzity matematicky
model, dle uvedeného reak¢éniho mechanismu, dobfe popisuje reakéni chovani
a shoduje se se ziskanymi experimentalnimi daty (viz Obr. 33-35).

—
Ln

Koncentrace [mmol/g]

0.5

D

: o—o , = J\

0 20 40 . 60 80 100 120
Cas [min]

—TG —DG MG —FAME Glyc

Obr. 33: Srovnani koncentraci jednotlivych reakcnich slozek v danych reakcnich
casech ziskanych dle matematického modelu a experimentdlniho méreni pri reakcni
teplote 30°C

81



2,50 - ¢
o 2 ]
©
g
£
5 1.5 .
2
E
S 1
@)

b
0.5 .
; D : :
0 20 40 . 60 &0 100 120
Cas [min]
TG DG MG FAME Glye

Obr. 34: Srovndni koncentraci jednotlivych reakcnich slozek v danych reakcnich
Casech ziskanych dle matematického modelu a experimentdlniho méreni pri reakcni
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Obr. 35: Srovndni koncentraci jednotlivych reakcnich slozek v danych reakcnich
Casech ziskanych dle matematického modelu a experimentdlniho méreni pri reakcni

teplote 65°C
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Vliv teploty na rychlostni konstanty byl taktéz studovan na zékladé
logaritmického vyjadieni Arrheniovy rovnice (rov. 5.32). Zavislost logaritmu
vypoctenych rychlostnich konstant na pfevracené hodnoté absolutni teploty je
graficky zndzornéna v Arrheniové diagramu (Obr. 36). Hodnoty aktivacnich

energii, predexponencidlni faktory a k nim odpovidajici regresni koeficienty
jsou uvedeny v tabulce 18.

Tabulka 18: Aktivatni energie a ptedexponencidlni faktory pro dané
rychlostni konstanty

Rychlostni konstanty Aktivaéni  Predexponencialni Regresni

1. energie (E,) faktor (k) koeficient
g mmol”.min"] [kJ.mol ] [g.mmol”.min"'] [1]
ks 81,54 6,40.10" 0,9932
k. 75,19 3,03.10" 0,9906
ks 111,59 1,07.10" 0,9696
k. 75,10 1,09.10" 0,9871
ks 19,52 5,36.107 0,8990
k. 10,32 7,39.107 0,8192
4 _..
2 —;‘ 4
hEe— $
4
61ea
[ L -
A
0,00295 0,003 0,00305 0,0031 0.00315 0,0032 0.00325 0.0033
HTIK!]
kit »ie A K2 HEk3+ L 1&N

Obr. 36: Arrheninv diagram zavislosti reakcni rychlosti na teploté
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Z vysledkt je patrné, Ze v ptipadé prvnich dvou doptednych (k;., k)
a zpétnych reakci (k;, k».) hodnoty rychlostnich konstant vyrazné rostou se
zvysujici se reakéni teplotou, nicméné tempo rastu dopiednych reakci oproti
zpétnym reakcim je vys$i. Narast rychlostnich konstant tfeti dopfedné reakce
byl velmi pomaly, ztoho vyplyva, Ze pfeména MG na GL neni vyrazné
ovlivnéna reaké¢ni teplotou, coZz dokazuje hodnota aktivacnich energii. Hodnoty
aktivacnich energii jsou v souladu shodnotami uvedenymi v publikacich
[87, 90,93, 118, 146-148].
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6.6 Vyroba bionafty katalyzovana tetramethylguanidinem

Vzhledem k tomu, ze snahou vyroby bionafty je minimalizace celkovych
vyrobnich naklad®, byl proveden experiment s vyuzitim relativné levnéjSiho,
avSak taktéz silného alkalického katalyzatoru, kterym je tetramethylguanidin
(TMGQG). Transesterifikatni reakce probehla pii podobnych reakcnich
podminkach, jako tomu bylo v pfipadé vyroby bionafty katalyzované TMAH.
250 g tepkového oleje bylo smichano v izotermickém vsadkovém reaktoru
s metanolem v poméru 1:6 a za stdlého michéni byla smés vyhfdta na
pozadovanou reak¢ni teplotu (60 °C). Po nasledném ptidavku 1 % (w/w) TMG
reakce probihala za intenzivniho michédni po dobu 2 hod. Ve zvolenych
casovych intervalech (2, 5, 10, 15, 20, 30, 45, 60, 90 a 120 min) byly odebirdny
vzorky reakéni smési, které byly ihned neutralizovany 0,1M kyselinou
adipovou, z divodu zastaveni probihajici reakce. SloZeni reakéni smési bylo
analyzovéano navrzenou chromatografickou metodou (viz kapitola 6.2).

Vysledky transesterifikacni reakce jsou uvedeny v tabulce 19 a prubch
transesterifikacni reakce je graficky zndzornén na obrazku 37.

Tabulka 19: Slozeni reakéni smési v pribchu transesterifikace katalyzované
™G

Re;‘;‘sé“i TG DG MG FAME  Glycerol K‘"}Vé"e

(min] [%] [%0] [%0] [%0] [%] [%]
2 90,17 1,79 0,08 0,81 0,02 0,87
5 85,41 2,83 0,20 2,13 0,09 2,35
10 83,31 4,29 0,38 5,11 0,32 5,49
15 76,07 5,26 0,69 8,04 0,56 9,53
20 73,33 5,97 0,78 12,04 0,84 13,07
30 64,81 6,74 1,07 18,79 1,50 20,55
45 55,79 7,14 1,19 27,48 2,40 30,00
60 46,76 7,10 1,06 33,39 3,00 37,82
90 34,92 6,84 1,13 42,39 3,94 49,70
120 25,45 6,38 1,08 48,26 4,48 59,45

85



160,0
50,0
80,0
70,0
60.0

50,0

Obsah [%]

40,0
30,0

20,0

]0:0 R O L R T PP P P R PP TPy
0””_?" “““““ Qo Qe

F"“‘f"!l_:'t-"':"’e 'n—'r---u‘-?w‘r-‘w>-|f~-;—-r-ﬁ-—t-ﬁ-r-'-r'—g'—-u—‘r-—»--|~'+
40 60 %0 100 120
Reakdni das [9%]

e FAME ~8-TG ~ a4~ MG -0 DG - X~ Glycerol

0.0

Obr. 37: Grafické znazorneni pritbéhu transeterifikace katalyzované pomoci TMG

Z vysledkl je patrné, ze konverze triglyceridil na bionaftu byla po 2 hodinach
netplna. Obsah FAME byl 48,26 %, coz odpovida pouze 60% konverzi. Jak
uvadi néktefi autofi ve svych studiich [149, 150], pro dosazeni optimalni
konverze triglyceridi na bionaftu spouzitim TMG, jako katalyzatoru
transesterifikace rostlinného oleje, je potieba pro dosazeni optimalni konverze
triglyceridi na FAME vyssi koncentrace katalyzatoru, vyssi reakcni teplota
a taktéz delSi reak¢ni Cas. Z tohoto divodu byl proveden experiment, kdy
ke 250 g slunecnicového oleje byl pfidan metanol v poméru 1:6, reakéni smés
byla vyhtata pod zpétnym chladi¢em na 73,5 °C a nésledné byly ptidany 3 %
(w/w olej) katalyzatoru TMG. Reakce probihala za intenzivniho michani
4 hodiny. Po ukonceni reakce byl z reak¢éni smési oddestilovan metanol a smés
byla ponechéana voln¢ separovat. Tabulka 20 uvadi vlastnosti surové bionafty po
destilaci metanolu. Z vysledkll je patrné, Ze vyrobena bionafta jiZ neobsahuje
z4ddné triglyceridy, pouze nizky obsah reakénich meziproduktii, tj. mono-
a diglyceridi a vytéznost FAME dosahovala 98 %.
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Tabulka 20: SloZeni surové bionafty katalyzované pomoci TMG

Slozka Jednotky Hodnota S. D.
Glycerol [% wW/W] 0,154 0,003
FAME [% w/w] 93,296 0,547
Monoglyceridy [% w/w] 1,343 0,038
Diglyceridy [% w/w] 0,643 0,041
Triglyceridy [% w/w] 0,000 0,000

* Vysledky jsou uvedeny jako prumér ze dvou méteni

Zbyly podil v reakéni smési tvoii pravdépodobné neoddestilovany metanol
zreakéni smési. Pribéh transesterifikacni reakce nebyl pii téchto reakcnich
podminkéch studovan.
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6.7 Zpracovani odpadnich koZeluZskych tukii na bionaftu

Na zaklad¢ laboratornich vysledkl ziskanych na modelové suroviné byla
navrzena komplexni technologie pro zpracovani kozeluZzskych tukii na bionaftu.
Technologie vyroby se sklada z nékolika krokt (viz Obr. 38). Nejprve se Cerstva
mazdra pere ve studené vodé¢, kde hlavnim cilem je odstranéni chloridu sodného,
ktery se do mazdry dostdva pii konzervaci surovych kizi. Obsah soli
nezpusobuje problémy pii vyrobé bionafty, nebot” vétSina soli zlstava
v proteinové frakci. Nicméné obsah soli je nezadouci, pokud dochdzi ke
zpracovani proteinoveé frakce na komeréné zajimavé produkty, jako je Zelatina
nebo proteinové hydrolyzaty. Nasleduje prani horkou vodou, kdy je potieba
odstranit proteinovou frakci. Poté nasleduje jiz samotné rafinacni taveni
a nasledna extrakce ziskaného vytaveného tuku.

‘Studcn;i voda ‘ Horka voda Para
Mazdra — Separace Rafinaéni
— | Vypirani —— s I ;

proteinu taveni
Na(Cl Zelatina  Extrakéni ¢inidlo

+— Transesterifikace 4—-—Odk}"SClCI‘1i «—

! !

Glycerol Organicka mydla

BIONAFTA

Obr. 38: Zjednodusené schéma technologie zpracovani mazdry

Na zaklad¢ laboratornich experimentl byl proveden pokus, kdy 3 kg odsolen¢
mazdry byly vloZeny do reaktoru a byly ptidany se 3 kg destilované vody.
Reakéni smés byla za pozvolného michani vyhtata na 80 °C a poté byla michana
3 hodiny. Po 3 hodinach byla reakéni smés ponechana 0,5 hod volné separovat
a nasledné byly vrstvy oddé€leny. Horni vrstva obsahovala tuk a spodni vrstva
vodu a Zelatinu. Tabulka 21 uvadi srovnani vlastnosti vstupni suroviny pted
a po rafina¢ni technologii. Z vysledku je patrné, Ze pomoci separa¢niho procesu
dochéazi k odstranéni Zelatinové proteinové frakce, k podstatnému sniZeni
obsahu popele a vody a k mirnému poklesu obsahu volnych mastnych kyselin.
Zbytkovy obsah bilkovin ze vstupni suroviny se nédsledné odstranil rafina¢nim
tavenim.

88



Tabulka 21: Vlastnosti vstupni suroviny pied a po rafinaci

Jednotky Nerafinovany Rafinovany
Susina vzorku [% w/w] 46,40 97,00
Cislo kyselosti * [mg KOH.g™'] 15,50 13,16
Cislo zmydelnéni * [mg KOH.g'] 140,70 186,00
Obsah popele * [Y% w/w] 6,10 0,18
Obsah dusiku * [Y% w/w] 2,20 <0,10
Obsah vody (KF titrace) [mg H,0.g'] - 5,02

Hodnoty jsou vzdy vyjadieny jako pramér z 3 méfeni; * vypocet ze suSiny vzorku

Z divodu stadle vysokého obsahu volnych mastnych kyselin bylo nutné
nasledné provést jejich extrakei, ¢imz se docililo pozadované kvality suroviny
pro naslednou transesterifikaci. 700 g rafinovaného tuku bylo vyhtato na 70 °C
a za stdlého mechanického michani a bez dalS§iho zahtivani bylo extrahovano
metanolem (50 % w/w) sekvimolarnim mnozZstvim tetramethylammonium
hydroxidu (dle obsahu volnych mastnych kyselin ~ 2,4 % w/w olej) po dobu
30 min, ¢imZ bylo dosazeno sniZeni obsahu volnych mastnych kyselin pod
kritickou hodnotu 1 mg KOH.g"'. V dalsi fazi, 650 g extrahovaného tuku bylo
podrobeno transesterifikacni reakci piidanim 150 g (~ 1:6) metanolu a 31 g
~ 1,2 % (w/w olej, 25% metanolicky roztok) tetramethylammonium hydroxidu,
jako katalyzatoru. Reakce probihala pod zpétnym chladi¢em, za intenzivniho
michani, po dobu 2 hodin, pfi teplot¢ 70 °C. Po ukonceni byla reakéni smés
prevedena do délici nalevky, kde doslo k separaci glycerolové vrstvy a surové
bionafty. Metanol obsaZeny v bionaft¢ byl odstranén destilaci na vakuové
rotaCni odparce a vzorek surové bionafty byl analyzovan pomoci plynové
chromatografie, implementaci normy CSN 141015 [123]. V tabulce 22 jsou
uvedeny vlastnosti bionafty vyrobené z odpadnich koZeluzskych tuki.

Tabulka 22: Obsah reak¢énich meziprodukti v surové bionafté vyrobene
z odpadnich kozeluzskych tuki

Jednotky Hodnota® S. D. Elll\lmllfi (;lle 4
Monoglyceridy [Y%0 w/w] 0,497 0,011 0,80
Diglyceridy [Y% w/w] 0,063 0,004 0,20
Triglyceridy [% w/w] 0,000 0,000 0,20
Volny glycerol [% w/w] 0,049 0,001 0,02
Celkovy glycerol [% w/w] 0,185 0,004 0,25

* chromatograficka analyza dle Evropské normy EN 14 105
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Z tabulky je patrné, Ze vyslednd bionafta jiz neobsahuje Zadny tuk
(triglyceridy) a jen velmi nizky obsah reakénich meziproduktli (mono-
a diglyceridy). Ztoho vyplyva, Ze bylo dosazeno témét uplné konverze
vstupniho tuku na bionaftu. VytéZnost methylesteri mastnych kyselin
dosahovala 99,3 %. Obsah glycerolu ve vysledné surové bionafté byl vyssi,
nebot’ nedoslo k naslednému ptecisténi bionafty napt. pranim bionafty ve vodé
[79]. Nicmeéné vyslednd kvalita bionafty spliiuje poZzadavky Evropské normy EN
14 214 pro obsah reakénich meziprodukti.

V problematice odsoleni Cerstvé mazdry a ziskéani kvalitni proteinové frakce
byly provedeny experimenty s vyuzitim dekanta¢niho prani mazdry
destilovanou vodou, kdy 3 kg dcerstvé mazdry bylo intenzivné michéano
v reaktoru pii laboratorni teploté¢ s 12 kg destilované vody po dobu 1 hodiny.
Nasledné byla oddélena vodné faze (spodni vrstva) od tukové faze (horni vrstva)
a byly odebrany vzorky pro stanoveni chloridu sodného. V dalSim cyklu bylo
k tukové fazi ptidano opét 12 kg destilované vody a prani bylo opakovéno.
Dekantaéni prani mélo celkem 4 cykly. Obsah chloridu sodného byl stanoven

konduktometricky. Priibéh u€innosti odsoleni je graficky znazornén na obrazku
39.
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Obr. 39: Ucinnost dekantacniho prani na odsoleni cerstvé mdzdry
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Z obrazku je patrné, ze nejucinngjsi byl prvni promyvaci krok, pfi kterém
bylo vymyto z¢erstvé mazdry 74 % soli. Druhym krokem byla ucinnost
odsoleni zvySena na 84 %. Po dalSich dvou dekantac¢nich prani jiz nedoslo
k vyraznému nartstu G¢innosti odsoleni, u¢innost byla zvySena pouze o 2 %
a v poslednim prani jen o 1 %. Tudiz, z ekonomického hlediska ma smysl
provadét pouze prvni dva cykly prani.

Poté byly odebrany 2 kg vyprané tukové vrstvy, byl pfidan 1 kg destilované
vody a reakéni smés byla vyhtata na 80°C a pomalu michdna v reaktoru po dobu
2 hodin. Nasledovala separace vrstev po dobu 0,5 hodiny, kdy byly ziskany
3 produkty. Horni vrstva obsahovala rafinovany tuk, prostfedni vrstva
nevytaveny tuk, rafinovany tuk a vodu a tfetim produktem byla Zelatina (spodni
vrstva). K prostfedni vrstvé bylo opakované ptidano stejné mnozstvi vody
a reakéni smés byla vafena jeSt¢ 30 minut. Poté byla reakéni smés opét
rozseparovana na horni vrstvu obsahujici rafinovany tuk a spodni Zelatinovou
vrstvu.

Rafinacni technologii ziskame kvalitni rafinovany tuk, ktery lze nasledné
zpracovat na bionaftu, a taktéZz vysoce jakosti Zelatinu (po extrakci tuku),
s pevnosti gelu 158 Bloom value, kterd ptfedstavuje komeréné velmi zajimavy
produkt. Ziskand proteinovd frakce miize byt taktéz podrobena hydrolyze,
ze které mtizou byt dale piipraveny rizné produkty, jakou jsou napiiklad
biostimulatory nebo organickd dusikata hnojiva.
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7. POLOPROVOZNI POKUSY

Na zaklad¢ vysledkt laboratornich experimenta byly provedeny poloprovozni
pokusy vyroby bionafty na vybudované pilotni jednotce v prostorach spolecnosti
TAREX, s.r.o. v Otrokovicich s denni zpracovatelskou kapacitou ptiblizné
100 kg odpadnich ZzZivoc¢iSnych tukti nebo odpadnich rostlinnych olejt.
V pribéhu feSeni problematiky vyroby bionafty z odpadnich tuka a olejit bylo
provedeno piiblizné 80 poloprovoznich pokust, kde byly testovany rozdilné
druhy vstupni suroviny, jako je odpadni vepfové sadlo nebo odpadni fritovaci
olej. Vysledky ukéazkovych poloprovoznich pokusi jsou wuvedeny nizZe
v kapitole, dalsi ¢ast vysledki je uvedena v Ptiloze B.

Zpracovani odpadnich Zivocisnych tukii

K vyrobé bionafty z Zivoc¢iSnych tuki bylo pouzito vytavené odpadni vepiové
sadlo. Tabulka 23 uvadi vlastnosti vstupni suroviny pied a po rafina¢nim taveni.
Z vysledku je patrné, ze pomoci rafinaéniho taveni doSlo k odstranéni
proteinové frakce, vyjadiend jako obsah dusiku, a taktéz k odstranéni popele.
Rafina¢nim tavenim se obsah volnych mastnych kyselin vyrazn€ nezménil, tudiz
bylo vytavené¢ vepifové sadlo podrobeno chemické extrakci metanolem
s ekvimolarnim mnozstvim tetramethylammonium hydroxidu.

Tabulka 23: Vlastnosti vstupni suroviny pied a po rafina¢nim taveni

Jednotky  Surovy tuk  Yytaveny
tuk
Susina vzorku [% wW/W] 67,132 99,06
Cislo kyselosti * [mg KOH.g™] 47,94 37,24
Cislo zmydelnéni * [mg KOH.g™'] - 204,16
Obsah popele * [% w/w] 0,38 0,00
Obsah dusiku * [% w/w] 2,17 0,00

Hodnoty jsou vzdy vyjadieny jako pramér z 3 méfeni; * vypocet ze susiny vzorku

12,3 kg vytaveného tuku bylo pomalu roztaveno v reaktoru a extrahovano se
4,28 kg metanolu a 3,04 kg (25% metanolicky roztok) tetramethylammonium
hydroxidu. Extrakce probihala 30 min pfi teploté 60 °C. Ziskan4a extrak¢éni smés
byla ponechéna volné separovat 60 min a nasledn¢ byly faze rozseparovany.
Ziskany rafinovany tuk ze spodni vrstvy, skyselosti 1,42 mg KOH.g", byl
pouzit k vyrobé€ bionafty.

6,35 kg ziskan¢ho rafinované¢ho tuku bylo vyhtato ve vsadkovém reaktoru na
65 °C, bylo pfidano 2,22 kg metanolu a 0,4 kg 25% metanolického roztoku
tetramethylammonium hydroxidu (1,5 % w/w olej). Transesterifikac¢ni reakce
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probihala pod zpétnym chladi¢em, za intenzivniho michéani, po dobu 2 hodin pii
konstantni teploté 65 °C. Po skonCeni reakce byl odebran vzorek reakéni smési,
ktery byl ithned neutralizovan 0,1M kyselinou adipovou a nasledné analyzovan
pomoci plynové chromatografie. Tabulka 24 udavé slozeni reakéni smeési po
skonceni transesterifikace. Obrazek (Obr. 40) ukazuje chromatograficky zaznam
analyzy sloZeni reak¢ni smési. Tabulka 1 chromatogram ptehledné¢ dokumentu;i
dosazeni velmi vysoké konverze reakce — meziprodukty a vstupni surovina jsou
pritomny pouze v zanedbatelném mnozZstvi, reak¢éni smés je viditelné tvofena
pouze methylestery a vedlejSim produktem glycerolem. Zbytek tvori
neoddestilovany pfebyte¢ny metanol. Dosazena konverze triglyceridi na FAME
byla 94 %.

Tabulka 24: Slozeni reakéni smési po transesterifikaci odpadniho veptfového
sadla

Jednotky Hodnota™ S. D.
Glycerol [% wW/W] 5,589 0,011
FAME [% w/w] 64,930 0,028
Monoglyceridy [% w/w] 0,677 0,006
Diglyceridy [% w/w] 0,116 0,001
Triglyceridy [% w/w] 0,210 0,016

* Vysledky jsou uvedeny jako prumér ze dvou méteni
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Obr. 40: Chromatogram surové reakcni smesi ke konci transesterifikace

Reakéni smés byla nechdna separovat, kdy byl nasledné ziskan glycerol
a surova bionafta. Ze surové bionafty byl oddestilovan, na vakuové cirkulacni
odparce, metanol. Vysledky analyz po destilaci methanolu shrnuje Tabulka 25.
Ze srovnani s vysledky analyzy reakéni smési (Tab. 24) je patrné, ze doSlo
k malému nariistu koncentrace triglycerid, coz bylo zptisobeno zneciSténim
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vypustného aparatu po pfedchozim rafina¢nim kroku, kde doslo k usazeni tuku
na stény aparatu. Obsah reak¢nich meziprodukt byl stanoven dle normy CSN
14 105.

Tabulka 25: Obsah reakénich meziproduktii v destilované bionafté¢ vyrobené
z odpadniho vepiového sadla

Jednotky Hodnota" S. D. Elll\Imllfl (;lle 4
Monoglyceridy [Y%0 W/w] 0,430 0,002 0,80
Diglyceridy [% w/w] 0,090 0,013 0,20
Triglyceridy [% w/w] 1,110 0,028 0,20
Volny glycerol [% w/w] 0,030 0,000 0,02
Celkovy glycerol [% w/W] 0,270 0,005 0,25

* Vysledky jsou uvedeny jako pramér ze dvou méieni

Zpracovani odpadnich rostlinnych olejii

Zpracovani odpadnich pfepalenych rostlinnych olejii na bionaftu, ziskanych
ze stravovacich zafizeni, nevyZadovalo ptedipravu vstupni suroviny, nebot’
prumérné Cislo kyselosti ziskanych odpadnich olejii se pohybovalo v rozmezi
0,3 - 1,5 mg KOH.g"'. Transesterifikace odpadnich rostlinnych olejii byla
provadéna ve vsadkovém reaktoru, kde bylo 15 kg odpadniho oleje, za stalého
michani, vyhtato na 65 °C, nasledné bylo ptidano 3,75 kg metanolu a 0,90 kg
tetramethylammonium hydroxidu (25% metanolicky roztok ~ 1,5 % w/w olej).
Transesterifikace probihala za intenzivniho michani po dobu 2 hodin pfi
konstantni teploté 65 °C. Tabulka 26 udava sloZeni reak¢ni smési po skonceni
transesterifikace, kdy byl odebrany vzorek reakéni smési okamzité neutralizovan
kyselinou adipovou z diivodu zastaveni transesterifikacni reakce. Z vysledkl
chromatografické analyzy je patrmé, ze bylo dosazeno vysoké konverze
triglyceridli, kterd dosahovala témét 98 9%. Zbytek tvoii neoddestilovany
piebytecny metanol.

Tabulka 26: SloZeni reak¢ni smési po transesterifikaci odpadniho oleje

Jednotky Hodnota S. D.
Glycerol [% w/w] 8,849 0,004
FAME [% w/w] 78,767 0,117
Monoglyceridy [% w/w] 0,428 0,002
Diglyceridy [% w/w] 0,070 0,000
Triglyceridy [% w/w] 1,149 0,041

* Vysledky jsou uvedeny jako prumér ze dvou méfeni
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Po separaci glycerolu byl metanol obsazeny v surové bionafté¢ oddestilovan na
vakuové cirkula¢ni odparce. Vzorek bionafty po destilaci byl analyzovéan
pomoci plynové chromatografie, implementaci metody CSN 14105. Vysledky
potvrdili (viz Tab. 27), ze vyrobena bionafty splnuje klicové pozadavky na
kvalitu ptfedepsané normou EN 14 214 pro obsah reakcnich meziprodukti.
Pouze obsah volného glycerolu ve vysledné surové bionafté je vyssi, nebot
nedoSlo k jejimu pteciSténi. Obrazek 41 ukazuje chromatograficky zdznam
vyrobené bionafty po destilaci metanolu analyzované dle normy CSN 14105.

Tabulka 27: Obsah reakénich meziproduktii v destilované bionafté vyrobené
z odpadniho rostlinného oleje

Jednotky Hodnota™ S. D. Elll\lmllfi (;lle 4
Monoglyceridy [Y% w/w] 0,200 0,000 0,80
Diglyceridy [% w/w] 0,110 0,005 0,20
Triglyceridy [% w/w] 0,100 0,008 0,20
Volny glycerol [% w/w] 0,130 0,001 0,02
Celkovy glycerol [% w/w] 0,200 0,003 0,25

* Vysledky jsou uvedeny jako prumér ze dvou méteni
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Obr. 41: Chromatogram destilované bionafty analyzované dle normy CSN 14105
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8. PRINOS PRACE PRO VEDU A PRAXI

Disertacni prace se zabyva problematikou vyroby bionafty z odpadnich tuki
a oleji. Tyto tuky a oleje vSak nelze ve vétSiné piipadll zpracovat béZznou
technologii vyroby bionafty, protoze obsahuji vysoky podil volnych mastnych
kyselin a také netukové slozky. Z tohoto diivodu v dnes$ni dobé& primyslové
vyuzivané katalyzatory transesterifikacni reakce, tj. KOH, NaOH, ptipadné
metanolaty drasliku a sodiku, jsou vtomto piipadé neucinné. V predlozené
disertacni praci je jako hlavni katalyzator vyuzit tetramethylammonium
hydroxid, ktery je efektivnim katalyzatorem transesterifikace a zaroven také
slouzi jako vyborné metylacni Cinidlo pro pfedupravu vstupni suroviny, diky
cemuz lze odpadni kyselé tuky a oleje zpracovavat na bionaftu. Verifikaci
navrzenych matematickych modeld, uvedenych v predloZzené disertacni praci,
byly optimalizovany celkové provozni naklady a reak¢éni podminky pro vyrobu
bionafty z odpadnich koZzeluzskych tukti. Aplikovanim pifimého a nepiimého
modelovani byl vypracovan matematicky model technologie pfedupravy, ktery
nam umoznuje nalezeni ekonomického optima pro zadané vstupni parametry
daného vyrobniho procesu.

Reseni dané problematiky vyznamné napomsha v optimalizaci reakénich
podminek transesterifikacni reakce vyroby bionafty s dosazenim maximalniho
vynosu methylestert mastnych kyselin. Dale, studium kinetiky transesterifikacni
reakce poskytuje parametry, které lze pouzit k vypocCtu rozsahu reakce
za specifickych reakénich podminek a vysledky zaroven slouzi jako nezbytna
informace pro navrh priimyslovych transesterifika¢nich reaktort.

Hlavnim pfinosem pro védu a praxi je, Ze v prubéhu feSeni problematiky
zpracovani odpadnich koZeluzskych tukii na bionaftu byla navrzena vicekrokova
technologie, pomoci niz jsme schopni zpracovavat odpadni kozeluzskou
surovinu a produkovat vysoce jakostni bionaftu, kterd spliuje poZzadavky dané
Evropskou normou EN 14 214. Dale se podafilo aplikovat a ovéfit
experimentalni vysledky v poloprovoznim méfitku na vybudované pilotni
jednotce. DalSim podstatnym ptinosem bylo navrZeni a néasledné publikovani
analytické metody, kterd nam umoznuje kvantifikaci hlavnich reakcnich slozek
v reakéni smési bionafty béhem jedné analyzy, coz vyrazné usnadnuje nalezeni
technologického optima pro riizné konfigurace vyrobniho procesu.

V uvedené problematice disertatni prace byla zejména studovdna vyroba
bionafty z kozeluzskych odpadnich tukli a odpadnich rostlinnych olejii, nicméné
vysledky jsou aplikovatelné pro vyrobu bionafty zSiroké Skaly vstupnich
surovin.
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9. DISKUZE A ZAVER

Cilem diserta¢ni prace byla optimalizace sloZeni vstupni reakéni smési pro
vyrobu bionafty z levnych odpadnich tukd a olejii, zejména z odpadi
koZed€Iného primyslu. Ziskovost takové vyroby je zavisld na nékladech
technologii jejich ptedupravy. Perspektivni cestou piedipravy je rafinace
odpadnich tukii a nasledna esterifikace volnych mastnych kyselin pomoci
tetramethylammonium hydroxidu (TMAH), kdy chemickou extrakci lze
odkyselit vstupni surovin v jednom kroku, na rozdil od extrakce Cd{istym
metanolem. DalSi vyhodou je 1 to, Ze v pribéhu alkalicke esterifikace s pouzitim
organickych bazi nevznikaji balastni anorganické soli. Diky této skutecnosti je
mozné produkovat vysoce kvalitni glycerol a nasledna reesterifikace mtize byt
provedena okamzité. Hlavnim cilem bylo nalézt vhodny pomér extrak¢éniho
¢inidla, které slouzi jako silné alkalické esterifikacni ¢inidlo volnych mastnych
kyselin, umoziujici ekonomicky vyhodné&j$i produkeci bionafty z kozedélnych
odpadnich surovin. Bylo zjisténo, Ze 1 pfi ménicich se vlastnostech vstupni
suroviny je kvalita vysledného rafinovaného tuku konstantni, a lze ho pouzit
jako surovinu pro vyrobu bionafty s kvalitou pfimo srovnatelnou s bionaftou
vyrobenou z konven¢nich rostlinnych oleji. Extrakce volnych mastnych kyselin
z koZeluzského tuku byla provadéna jak pomoci Cistého metanolu, tak pomoci
metanolického roztoku s piidavkem ekvimolarniho mnozstvi alkélie.
Z experimentalnich vysledkii byly rovnovdzné vztahy vyjadieny pomoci
rozdélovacich koeficienti jednotlivych slozek. Na zakladé¢ rozdélovacich
koeficientli byly provedeny simulacni vypocty extrakce, které umozni simulovat
extrakci vstupnich surovin bez nutnosti dalSich experimentli. NejvysSich hodnot
ucinnosti extrakce je mozné dosdhnout chemickou extrakci metanolem
s ekvimolarnim ptidavkem TMAH. Dalsi pouzita extrakéni Cinidla vykazuji
spiSe niz§i trend UCinnosti extrakce. V ptipad¢ extrakce Cistym metanolem
nejsme schopni odkyselit kyselou vstupni suroviny v jednom extrakénim kroku,
tudiz je potieba extrakci opakovat, dokud <¢islo kyselosti neklesne pod
1 mg KOH.g", kdy je mozné provést naslednou transesterifikaci s pouZitim
alkalického katalyzatoru. I v nékterych ptipadech chemické extrakce, zejména
pii nizSich pomérech metanolu k suroving, je potieba pro dosazeni
poZzadovaného obsahu volnych masnych kyselin extrakci opakovat, alespoii
dalsim extrak¢nim stupném.

Pro nalezené vhodné reakéni podminky byl sestaven matematicky model
popisuyjici zavislost celkovych vyrobnich nakladl na aktudlni cené katalytického
systému, cen¢ vstupni suroviny a jeji jakosti. Matematicky model umoznuje
nalézt ekonomické optimum vyrobniho procesu a urcit jeho zavislost na cené
katalytického systému. Rovnéz byla provedena optimalizace vyrobniho procesu,
kterd umoznuje nalézt ekonomické optimum v piipadé pouziti smési odpadnich
tukl a oleji jako vstupni suroviny. NavrZzeny postup umoziiuje odhadnout
optimalni sloZeni smési v zavislosti na kvalité vstupni suroviny a jeji cené. Smés
tuku a oleje je zajimava nejen z ekonomického hlediska, avSak je 1 nevyhnutelna
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z hlediska technologického, nebot’ pro splnéni podminek danych normou kvality
CSN EN 14 214 je potieba methylestery vys§ich mastnych kyselin ziskané
z zivocisSnych tuk®l michat s methylestery ziskanymi z rostlinnych olejl, aby
se splnila norma tykajici se bodu zékalu. Nicméné¢ oba modely umoziuji urcit
rozsah "ekonomického okna", které vymezuje oblast, ve které je vyroba bionafty
z odpadnich tukti a olejli ziskova. Tyto modely tak slouzi pro pocatecni analyzu,
zda ma smysl danou surovinu o specifické cen¢ a kvalité zpracovavat
na bionaftu.

Bylo prokéazano, ze celkové provozni ndklady na vyrobu bionafty z odpadnich
tuk a olejii 1ze odhadnout jednoduchym zptisobem jako naklady na ptedipravu
odpadnich tukli, aby bylo dosazeno kvality vstupni suroviny srovnatelné
s Cistymi rostlinnymi oleji. Tento postup byl pouzit k ekonomické optimalizaci
procesu predupravy odpadnich tukd spouzitim organické baze jako
katalyzatoru. Optimalizace ukdzala, Ze existuji dva zasadni faktory, které
ovliviiujyi ekonomic¢nost tohoto procesu. Prvni znich je cena odpadni tukove
suroviny, kdy porovnani cen na Ceském a americkém trhu demonstruje, ze
vyroba bionafty je ekonomicky vyhodnéjsi s predipravou vstupni suroviny
piimo v misté zpracovani. Druhym faktorem, jak jiz bylo uvedeno, je cena
esterifikacniho Cinidla a zaroven katalyzatoru transesterifikace. Pofizovaci cena
tetramethylammonium hydroxidu je zpravidla vysSi nez cena odpovidajicich
homogennich bazickych katalyzatori. Z tohoto diivodu je vhodnym feSenim
nalezeni technologického postupu umoziujiciho regeneraci tohoto katalyzatoru
ze surové bionafty, zejména tedy z glycerinové faze, a umoznit jeho opakované
pouziti s dostateCnou ucinnosti pii katalyze transesterifikace triglyceridu.
TMAH je mozno separovat zbionafty elektrodialyzou nebo neutralizovat
organickou kyselinou za vzniku organického mydla. Vzniklé organické mydlo
se nasledné pti vysSich teplotach (zpravidla nad 180 °C) rozklada na metyl ester
dané organické kyseliny a trimetylamin, ktery je mozno alkylaci pfevést zpét na
vychozi TMAH. Nicméné tento zplsob vyzaduje ndrocné investice a tudiz
je z ekonomického hlediska sporny. Vhodnym feSenim je sorpce TMAH na
kysely tuhy nosi¢, jako je naptiklad silikagel nebo kiemelina. Nasyceni
silikagelu katalyzatorem se provadi pii pokojové teploté, kdy se heterogenni
sm¢s alkoholického roztoku alkalie michd s nosicem po dobu nékolika hodin
s naslednym odfiltrovanim organického rozpoustédla. Takto pfipraveny
heterogenni katalyzator dosahuje 1 po nékolika pouziti vysoké ucinnosti pfi
katalyze transesterifikacni reakce a zaroven je vhodny pro komercni priimyslové
pouziti. Vyroba a aplikace nového heterogenniho katalyzatoru je soucasti
patentové¢ piihlasky. Jednim z dalSich moznych feSeni, jak se vyhnout pomérné
Casové naroCné regeneraci katalyzatoru a zaroven snizit nadklady na jeho
pofizeni, je pouziti levnéjSiho tetramethylguanidinu (TMG), jako katalyzatoru
transesterifikace, nebot’ jeho regenerace je ve srovnani s tetramethylammonium
hydroxidem jednodussi; provadi se destilaci, Casto za sniZzeného tlaku.
Katalytickd u¢innost TMG byla testovana pii stejnych reakénich podminkéch,
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jako v ptipadé pouziti TMAH, s dosaZzenim pfijatelné konverze triglyceridii na
bionaftu, nicméné pro dosazeni maximalni konverze je potfeba dalsi
optimalizaci reakénich podminek, jako 1 studium podrobné kinetiky samotné
transesterifikacni reakce.

V pribé¢hu feSeni problematiky vyuziti tetramethylammonium hydroxidu
jako katalyzatoru transesterifikace, jsem studoval kinetiku transesterifikacni
reakce na modelové suroviné, tj. fepkovém oleji. Vzhledem k obséhlosti
disertacni prace byl studovan pouze vliv reakéni teploty na pribch
transesterifikaCni reakce. Pro verifikaci ziskanych experimentalnich dat byl
navrzen matematicky model transesterifikace s definovanym reakénim
mechanismem. Na zékladé matematicko-statistického zpracovani
experimentalnich kinetickych dat byly vypocteny hlavni kinetické parametry.
Byly stanoveny reakéni rychlostni konstanty pro jednotlivé doptfedné a zpétné
reakce a vypocteny prisluSné aktivaéni energie. Studium kinetiky
transesterifikaéni reakce nam poskytuje parametry, které¢ lze aplikovat pro
vypocet rozsahu reakce za specifickych reakcnich podminek a vysledky zaroven
slouzi jako nezbytna informace pro navrh priimyslového transesterifikacniho
reaktoru.

V problematice zpracovani odpadnich kozeluzskych tukli na bionaftu byla na
zéklad¢ experimentéalnich vysledkii navrzena vicekrokova technologie, pomoci
niz jsme schopni ziskat jak vysoce jakostni bionaftu, kterd spliiuje pozadavky
dané Evropskou normou EN 14 214, tak zarovein proteinovou frakci, kterou Ize
nasledné zpracovat na komeréné zajimavé produkty, jako jsou zelatina
s vysokou pevnosti gelu nebo proteinové hydrolyzaty. Velka pozornost byla déle
vénovana aplikaci laboratornich experimenti do poloprovozniho méfitka.
V roce 2012 byla vybudovana pilotni jednotka na zpracovéani odpadnich tuki
a oleji na bionaftu sdenni zpracovatelskou kapacitou 100 kg suroviny.
Z ptedlozenych vysledkl poloprovoznich pokusil je zjevné, ze pieneseni vyroby
bionafty z laboratorniho méfitka do poloprovozniho bylo velmi uspéSné,
kdy jsme schopni produkovat vysoce jakostni bionaftu. Vyrobena bionafta byla
testovana, jako palivo v zemé&délské technice snaslednym velmi pozitivnim
hodnoceni provozovatel. Provozovatelé¢ zemédélskych stroji uvedli, Ze nami
vyrobena bionafta dosahuje srovnatelného vykonu dieselového motoru s ropnou
naftou, nicméné s mirn¢€ vyssi spotiebou.

Déle byly vypracovany a ovéfeny potiebné analytické metody, které
poslouzily pro kvantifikaci hlavnich reakénich slozek pomoci plynové
chromatografie, tj. stanoveni koncentrace glycerolu, methylestert vysSich
mastnych kyselin, monoglyceridua, diglycerida a triglyceridi. Zna¢na pozornost
byla vénovana zajiSténi vyhovujici separace jednotlivych skupin reakénich
slozek béhem chromatografické analyzy. Zde je potieba zminit, ze se podafilo
vyvinout a nasledné publikovat metodu, ktera umoznuje simultanni stanoveni
vSech sloZzek v reakéni smési vedle sebe, tj. béhem jedné analyzy. Zaroven bylo
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nutné zajistit, aby kalibrace pokryvala zna¢né rozsahy koncentraci jednotlivych
slozek, nebot’ béhem reakce dochazi k jejich zméné v tadu desitek procent,
zejména v piipadé FAME a triglyceridi. Metoda byla postupné zpfesnovana
a zaroven byl navrzen postup umoziiujici implementaci normovanych metod
CSN EN 14 103 a CSN EN 14 105. Tato implementace musela vzit v potaz
dostupné vybaveni laboratofe - zejména specifickou konfiguraci plynového
chromatografu DANI Master GC, ktery je vybaven detektorem FID a injektorem
PTV a diky tomu upravit specifické podminky analyzy. Chromatograficka
metoda byla validovana z hlediska linearity, limitu detekce a kvantifikace,
opakovatelnosti a pfesnosti. Vyvinuté analytické metody umozZnily potvrdit
a nalézt technologické optimum pro rtizné konfigurace vyrobniho procesu - tim
zde madm na mysli urceni reakénich podminek a vhodného sloZeni katalytického
systému, které spolu zajisti produkci methylesteri vysSich mastnych kyselin
(t. bionafty) z odpadnich tukl a olejli, jez spliuji pfisné parametry kvality
bionafty dané Evropskou normou EN 14 214. To je podminka z praktického
hlediska nevyhnutelnd, nebot’ diky tomu pak mize byt takovy vysledny produkt
komer¢né uspésny.
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11. PRILOHY
Priloha A

SloZeni reakénich smési v prib&hu transesterifikacni reakce pii1 reakcni
teploté 50 °C a 65 °C.

Tabulka 1: SloZeni reak¢éni smési v priabéhu transesterifikace pii 50 °C

Reak¢ni ¢as TG DG MG Metanol FAME  Glycerol
[min] [mmol.g”'] [mmol.g"'] [mmol.g"'] [mmolg'] [mmol.g’'] [mmol.g"]
0 0,955 0,018 0,000 5,153 0,000 0,000
2 0,758 0,103 0,017 4,462 0,690 0,124
5 0,498 0,097 0,025 3,799 1,354 0,379
7 0,428 0,091 0,027 3,579 1,574 0,473
10 0,368 0,081 0,026 3,419 1,734 0,554
15 0,300 0,069 0,023 3,229 1,923 0,613
20 0,253 0,060 0,022 3,149 2,004 0,631
25 0,234 0,055 0,020 3,065 2,088 0,702
30 0,199 0,050 0,021 2,998 2,155 0,706
45 0,169 0,041 0,017 2,918 2,235 0,733
60 0,154 0,035 0,016 2,846 2,307 0,753
90 0,123 0,028 0,014 2,704 2,449 0,805
120 0,100 0,023 0,014 2,609 2,544 0,829

Tabulka 2: SloZeni reak¢éni smési v priabéhu transesterifikace pii 65 °C

Reak¢ni ¢as TG DG MG Metanol FAME  Glycerol
[min] [mmol.g"'] [mmol.g"'] [mmol.g'] [mmol.g"'] [mmol.g'] [mmol.g"]

0 0,955 0,018 0,000 5,153 0,000 0,000

2 0,327 0,093 0,050 3,422 1,730 0,512

5 0,212 0,065 0,041 3,044 2,109 0,667

10 0,152 0,048 0,029 2,815 2,338 0,686

20 0,133 0,038 0,021 2,719 2,434 0,805

30 0,117 0,030 0,018 2,667 2,486 0,788

60 0,088 0,021 0,018 2,543 2,610 0,883

120 0,059 0,012 0,018 2,457 2,696 0,922
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Priloha B
Vysledky poloprovozni pokusti vyroby bionafty z odpadnich rostlinnych olejii

- reakéni cas 120 min, reakéni teplota 65 °C, 1,5 % w/w TMAH,
pomér olej/metanol 1:6

Ptiloha B1) SloZeni vstupnich reakcnich smési

Olej Methanol 25% TMAH
Pokus

[kg] [ke] [ke]
BNPP-18 14,70 3,90 0,88
BNPP-19 15,00 3,75 0,92
BNPP-20 15,00 3,75 0,90
BNPP-21 15,00 3,80 0,92
BNPP-22 15,00 3,80 0,92
BNPP-27 14,90 3,75 0,90
BNPP-28 15,00 3,75 0,92
BNPP-29 15,00 3,80 0,92
BNPP-30 12,30 3,15 0,74
BNPP-31 15,05 3,75 0,90
BNPP-32 14,95 3,75 0,88
BNPP-33 15,00 3,75 0,90
BNPP-34 15,05 3,75 0,90
BNPP-35 15,05 3,75 0,92
BNPP-36 15,05 3,75 0,90
BNPP-37 15,00 3,75 0,90
BNPP-38 15,00 3,75 0,90
BNPP-39 15,00 3,80 0,92
BNPP-40 15,05 3,78 0,90
BNPP-41 15,00 3,76 0,92
BNPP-42 15,00 3,74 0,92
BNPP-43 15,05 3,74 0,90
BNPP-44 15,10 3,78 0,90
BNPP-45 15,10 3,78 0,90
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Ptiloha B2) SloZeni surové bionafty po transesterifikacni reakci
* vysledky jsou uvedeny jako priimér ze dvou méteni

- zbylé ¢asti v reakénich smési tvoii metanol

BNPP-18 Jednotky Hodnota™ S.D.
Glycerol [% wW/W] 7,858 0,077
FAME [% w/w] 64,294 1,549
Monoglyceridy [% w/w] 0,701 0,086
Diglyceridy [% w/w] 0,735 0,131
Triglyceridy [% w/w] 0,733 0,155
BNPP-19 Jednotky Hodnota™ S.D.
Glycerol [% w/W] 8,443 0,152
FAME [% w/w] 68,809 0,029
Monoglyceridy [% w/w] 0,712 0,054
Diglyceridy [% w/w] 0,621 0,094
Triglyceridy [% w/w] 0,811 0,010
BNPP-20 Jednotky Hodnota S. D.
Glycerol [% w/w] 6,363 0,073
FAME [% w/w] 73,348 0,209
Monoglyceridy [% w/w] 0,721 0,034
Diglyceridy [% w/w] 0,747 0,010
Triglyceridy [% w/w] 0,694 0,007
BNPP-21 Jednotky Hodnota S. D.
Glycerol [% w/w] 6,689 0,029
FAME [% w/w] 72,017 1,137
Monoglyceridy [% w/w] 0,730 0,021
Diglyceridy [% w/w] 0,740 0,049
Triglyceridy [% w/w] 0,691 0,032
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BNPP-22 Jednotky Hodnota™ S.D.
Glycerol [% w/W] 4,75 0,029
FAME [% w/w] 74,295 0,042
Monoglyceridy [% w/w] 0,850 0,009
Diglyceridy [% w/w] 0,722 0,006
Triglyceridy [% w/w] 0,687 0,001
BNPP-27 Jednotky Hodnota S.D.
Glycerol [% w/w] 8,277 0,138
FAME [% w/w] 67,353 0,017
Monoglyceridy [% w/w] 0,787 0,087
Diglyceridy [Y% w/w] 0,764 0,206
Triglyceridy [Y% w/w] 0,654 0,090
BNPP-28 Jednotky Hodnota S.D.
Glycerol [Y0 w/w] 8,007 0,162
FAME [% w/w] 67,598 0,145
Monoglyceridy [% w/w] 0,679 0,026
Diglyceridy [Y% w/w] 0,650 0,038
Triglyceridy [% w/w] 0,574 0,017
BNPP-29 Jednotky Hodnota™ S. D.
Glycerol [% w/w] 8,254 0,137
FAME [% w/w] 67,127 0,036
Monoglyceridy [% w/w] 0,661 0,056
Diglyceridy [% w/w] 0,607 0,003
Triglyceridy [% w/w] 0,555 0,012
BNPP-30 Jednotky Hodnota S. D.
Glycerol [% w/w] 5,752 0,033
FAME [% w/w] 72,539 0,015
Monoglyceridy [% w/w] 0,735 0,011
Diglyceridy [% w/w] 0,696 0,006
Triglyceridy [% w/w] 0,629 0,006




BNPP-31 Jednotky Hodnota S.D.
Glycerol [% w/w] 7,655 0,097
FAME [% w/w] 68,456 0,062
Monoglyceridy [% w/w] 0,719 0,132
Diglyceridy [% w/w] 0,575 0,076
Triglyceridy [% w/w] 0,590 0,071
BNPP-32 Jednotky Hodnota™ S. D.
Glycerol [% w/w] 7,047 0,086
FAME [% w/w] 70,439 0,108
Monoglyceridy [% w/w] 0,642 0,000
Diglyceridy [% w/w] 0,667 0,009
Triglyceridy [% w/w] 0,603 0,021
BNPP-33 Jednotky Hodnota™ S. D.
Glycerol [% w/w] 4,728 0,003
FAME [% w/w] 75,160 0,181
Monoglyceridy [% w/w] 0,671 0,015
Diglyceridy [% w/w] 0,772 0,094
Triglyceridy [% w/w] 0,619 0,024
BNPP-34 Jednotky Hodnota S.D.
Glycerol [0 w/w] 7,705 0,117
FAME [% w/w] 68,527 0,128
Monoglyceridy [% w/w] 0,655 0,079
Diglyceridy [% w/w] 0,640 0,018
Triglyceridy [% w/w] 0,543 0,017
BNPP-35 Jednotky Hodnota S. D.
Glycerol [% w/w] 7,371 0,077
FAME [% w/w] 69,802 0,364
Monoglyceridy [Y%0 W/w] 0,734 0,107
Diglyceridy [% w/w] 0,679 0,070
Triglyceridy [% w/w] 0,547 0,059
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BNPP-36 Jednotky Hodnota™ S. D.
Glycerol [% w/w] 7,119 0,001
FAME [% w/w] 69,198 0,011
Monoglyceridy [% w/w] 0,638 0,059
Diglyceridy [Y% w/w] 0,569 0,003
Triglyceridy [Y% w/w] 0,406 0,004
BNPP-37 Jednotky Hodnota S. D.
Glycerol [% w/w] 7,921 0,003
FAME [% w/w] 69,325 0,451
Monoglyceridy [Y%0 w/w] 0,643 0,005
Diglyceridy [Y% w/w] 0,565 0,020
Triglyceridy [Y% w/w] 0,425 0,038
BNPP-38 Jednotky Hodnota S. D.
Glycerol [Y% w/w] 7,392 0,016
FAME [% w/w] 70,512 0,417
Monoglyceridy [% w/w] 0,619 0,046
Diglyceridy [% w/w] 0,614 0,042
Triglyceridy [% w/w] 0,560 0,141
BNPP-39 Jednotky Hodnota S. D.
Glycerol [Y% w/w] 7,609 0,036
FAME [% w/w] 68,789 0,091
Monoglyceridy [% w/w] 0,608 0,0061
Diglyceridy [% w/w] 0,616 0,043
Triglyceridy [Y% w/w] 0,507 0,103
BNPP-40 Jednotky Hodnota S. D.
Glycerol [% w/w] 7,205 0,066
FAME [% w/w] 70,880 0,921
Monoglyceridy [% w/w] 0,570 0,007
Diglyceridy [% w/w] 0,624 0,026
Triglyceridy [Y% w/w] 0,565 0,059
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BNPP-41 Jednotky Hodnota’ S.D.
Glycerol [Y0 W/w] 5,620 0,291
FAME [% w/w] 76,318 0,442
Monoglyceridy [% w/w] 0,635 0,060
Diglyceridy [% w/w] 0,569 0,081
Triglyceridy [% w/w] 0,375 0,140
BNPP-42 Jednotky Hodnota’ S.D.
Glycerol [% w/w] 5,976 0,030
FAME [% w/w] 75,877 0,022
Monoglyceridy [% w/w] 0,677 0,079
Diglyceridy [% w/w] 0,603 0,010
Triglyceridy [% w/w] 0,419 0,007
BNPP-43 Jednotky Hodnota™ S. D.
Glycerol [% w/w] 5,438 0,057
FAME [% w/w] 81,267 0,229
Monoglyceridy [% w/w] 0,574 0,019
Diglyceridy [% w/w] 0,696 0,008
Triglyceridy [% w/w] 1,039 0,042
BNPP-44 Jednotky Hodnota’ S.D.
Glycerol [% w/w] 8,737 0,058
FAME [% w/w] 72,342 0,300
Monoglyceridy [% w/w] 0,529 0,102
Diglyceridy [% w/w] 0,601 0,004
Triglyceridy [% w/w] 0,872 0,003
BNPP-45 Jednotky Hodnota S. D.
Glycerol [% w/w] 7,839 0,020
FAME [% w/w] 74,388 0,066
Monoglyceridy [% w/w] 0,505 0,024
Diglyceridy [% w/w] 0,648 0,010
Triglyceridy [% w/w] 1,050 0,026
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