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Resumo

A procura por fontes alternativas e substitutos de produtos químicos de origem fóssil fomenta o
estudo de catalisadores heterogêneos que contribuam à viabilização da produção sustentável de
derivados da biomassa, como por exemplo a γ-valerolactona entre outros. Nesse contexto, teve-
se como objetivo preparar e caracterizar catalisadores de níquel suportado em titânia e avaliar
o seu desempenho na reação de hidrogenação de ácido levulínico para γ-valerolactona em água
com hidrogênio molecular. Os métodos utilizados durante o estudo incluíram a síntese de titânia
via método sol-gel e deposição do níquel via método de deposição-precipitação por eliminação
do agente complexante. A ativação do catalisador foi sob fluxo de hidrogênio, na qual a tempe-
ratura de ativação e a etapa de calcinação do catalisador foram estudadas com experimentos que
avaliaram a estabilidade do níquel em condição de reação. Os materiais foram caracterizados
por difração de raios-X, ex-situ e in-situ, oxidação e redução a temperatura programada, espec-
troscopia de raios-X por dispersão em energia e fisissorção de nitrogênio. Realizaram-se testes
catalíticos com os catalisadores em reator em batelada e com um catalisador com teor mássico
de níquel de 35% avaliou-se o efeito da temperatura de reação (150 ∘C, 175 ∘C e 200 ∘C), pres-
são de hidrogênio (1,03MPa, 2,07MPa e 3,1MPa a 30 ∘C) e concentração de ácido levulínico
(169molm−3, 290molm−3 e 410molm−3) na taxa de reação. As substâncias em solução foram
analisadas por cromatografia gasosa. Diferentes modelos de taxa de reação derivadas da abor-
dagem LHHW foram avaliados para descrever a cinética de reação. Os resultados indicaram
que realizar a ativação do catalisador a temperatura de 400 ∘C sem etapa previa de calcinação
melhora a estabilidade do níquel metálico na condição de reação. Essa condição de ativação não
afetou a estrutura cristalina da titânia e os catalisadores ativados preservaram as propriedades
texturais do suporte. Os graus de redução dos catalisadores preparados estiveram entre 65% a
75%. Com esses materiais foram atingidas conversões do ácido levulínico de 100% (200 ∘C,
290molm−3) e seletividades de 96,5%. A reação ocorreu via ácido 4-hidroxipentanóico, que
permaneceu em solução, em equilíbrio com a γ-valerolactona. Em todas as condições testa-
das, maiores pressões de hidrogênio levaram a maiores taxas de reação, enquanto que o efeito
da concentração do ácido levulínico foi menos significativo. As produtividades máximas com
o catalisador de teor mássico de 35% foram de 0,050molgvl g−1

m h−1 e 0,053molgvl g−1
m h−1 na

condição de 200 ∘C e pressões de hidrogênio de 2,3MPa e 5,4MPa, respectivamente. A cinética
de reação foi representada pelo modelo derivado de considerar a reação na superfície como a
etapa determinante e adsorção não dissociativa do hidrogênio, que compete na adsorção com o
ácido levulínico e a γ-valerolactona. Com esse modelo determinou-se uma energia de ativação
de (47,0 ± 1,2) kJmol−1 para a etapa de hidrogenação do ácido levulínico para ácido 4-hidro-
xipentanóico. Desta forma, concluí-se que os catalisadores preparados são estáveis, ativos e
altamente seletivos a γ-valerolactona e que a taxa de hidrogenação é explicada por uma cinética
de adsorção competitiva, entre o ácido levulínico, o hidrogênio e a γ-valerolactona, na qual a
etapa determinante é a formação do ácido 4-hidroxipentanóico.

Palavras chave: γ-valerolactona, ácido levulínico, hidrogenação, catalise heterogênea, níquel,
titânia, estudo cinético, conversão de biomassa.



Abstract

The search for alternative sources and substitutes of chemicals derived from fossil-based feed-
stocks promotes studies of heterogeneous catalysts to boost the feasibility of the sustainable
production of biomass derivatives, such as γ-valerolactone among others. In this context, the
objective of this study was to prepare and characterize titania-supported nickel catalysts and
evaluate their performance in the reaction of hydrogenation of levulinic acid to γ-valerolactone
in water using molecular hydrogen. The used methods includes the synthesis of titania via sol-
gel method and nickel deposition by deposition-precipitation via removal of the complexing
agent. The nickel was activated in flow of hydrogen, the temperature of reduction and the calci-
nation step were evaluated with experiments at condition of reaction to study the stability of the
catalyst. The solids were characterized by X-ray Diffraction, ex-situ and in-situ, Temperature
Programmed Reduction and Oxidation, Energy-dispersive X-ray Spectroscopy and Nitrogen Ph-
ysisorption. Catalytic tests were carried out in a batch reactor, a catalyst (𝑤Ni = 35%) was used
to evaluated the effect of the temperature of reaction (150 ∘C, 175 ∘C and 200 ∘C), pressure of
hydrogen (1.03MPa, 2.07MPa and 3.1MPa) and levulinic acid concentration (169molm−3,
290molm−3 and 410molm−3) on the reaction rate. The substances in solution were analyzed
by gas chromatography. The LHHW approach was used to describe the kinetics of the reaction.
The results showed that activating the catalyst at 400 ∘C without calcination step improves the
nickel stability at condition of reaction. In that condition, the crystalline structure of the titania
was not affected and the catalysts preserved the textural properties of the support. The reduction
degree of the catalysts were between 65% and 75%. The catalyst was able to convert levulinic
acid completely (200°C, 290molm−3) with 96.5% of selectivity to γ-valerolactone. The path of
reaction was via 4-hydroxypentanoic acid, which remained in solution at equilibrium with the
γ-valerolactone. In all tested conditions, higher hydrogen pressure increases the reaction rate.
The levulinic acid concentration effect was less significant. The maximum productivities were
0.050molgvl g−1

m h−1 and 0.053molgvl g−1
m h−1 at 200 ∘C and hydrogen pressures of 2.3MPa and

5.4MPa, respectively. The kinetics of reaction was represented by a model obtained consider-
ing the reaction over the surface was the determinant step, the non-dissociative adsorption of
hydrogen and the competitive adsorption among hydrogen, levulinic acid and γ-valerolactone.
With that model, the activation energy of the levulinic acid to 4-hydroxypentanoic acid step was(47.0 ± 1.2) kJmol−1. Therefore, It was concluded that the catalysts prepared were stables, ac-
tives and selectives to γ-valerolactone and that the determinant step is the hydrogenation reaction
of the levulinic acid to 4-hydroxypentanoic acid.

Keywords: γ-valerolactone, levulinic acid, hydrogenation, heterogeneous catalysis, nickel, ti-
tania, kinetic study, biomass conversion.
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1 Introdução

O desenvolvimento econômico e industrial atingido pela humanidade durante os últimos dois
séculos esteve em grande parte alavancado pelo uso dos derivados fosseis, como fonte de energia
e como matéria-prima para a fabricação de diversos produtos químicos, por exemplo, agroquí-
micos, plásticos, solventes e tintas. No entanto, essa matriz apresenta a desvantagem de ser
não-renovável e de produzir impactos altamente nocivos ao meio ambiente [1–4]. Desse modo,
um dos grandes desafios do século XXI é a busca de fontes alternativas renováveis, tanto da
energia como dos produtos químicos de origem fóssil [5, 6]. Entre as fontes renováveis de ener-
gia se destacam a hídrica, eólica, solar, maremotriz, geotérmica e a biomassa. Algumas destas
tecnologias estão melhor desenvolvidas e possuem aplicações a grande escala, como por exem-
plo, as usinas hidroelétricas e geotérmicas, os parques eólicos e mais recentemente os parques
solares [7]. As tecnologias baseadas no aproveitamento do movimento dos mares são menos uti-
lizadas, mas projetassem como uma alternativa para o futuro [7, 8]. Por outro lado, a biomassa
já foi amplamente utilizada como fonte de energia, antes da sua substituição pelo carvão natural
e pelos derivados do petróleo, essa substituição foi devida aos requerimentos energéticos, que a
biomassa não fornecia [7]. No entanto, atualmente, os avanços científicos e tecnológicos permi-
tem considerar o aproveitamento da biomassa desde outras perspectivas e possibilitam seu uso
não unicamente como fonte de energia, senão também como matéria-prima para a obtenção de
produtos químicos, que podem substituir aos de origem fóssil [9].

A Embrapa define o termo biorrefinaria como uma instalação que integra processos
de conversão de biomassa em biocombustíveis, insumos químicos, materiais, alimentos, rações
e energia [10]. A produção de bioetanol e biodiesel são exemplos clássicos de biorrefinarias,
classificadas como de primeira geração devido que são baseadas na conversão de açucares ou
óleos vegetais obtidos de formas clássicas de biomassa agrícola [11, 12]. As biorrefinarias de
segunda geração consistem no aproveitamento da biomassa lignocelulósica, como são amadeira,
resíduos agrícolas e graxas [11]; um exemplo é o bioetanol obtido desde o bagaço da cana de
açúcar. A biorrefinaria de segunda geração transforma somente uma fração baixa da biomassa
em um único produto de alto valor, enquanto que a outra fração é convertida em produto de
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menor interesse, como são a vinhaça e a lignina [13]. Por outro lado, as biorrefinarias de terceira
geração alvejam um esquema de refinaria similar ao desenvolvido na indústria do petróleo, de
maior complexidade, na qual sejam obtidos diversos produtos de alto valor agregado [12, 14],
como por exemplo, ácido fórmico [15], ácido acrílico [16], propileno [17], ácido levulínico [18]
ou p-Xileno [19].

Huber, Iborra e Corma [20] definiram três rotas principais para a transformação da
biomassa lignocelulósica. A primeira, a obtenção de gás de síntese (CO+H2) pela gaseificação
da biomassa. O gás de síntese pode ser utilizado na produção de hidrocarbonetos, álcoois ou
hidrogênio [11]. A segunda rota busca a obtenção de bio-óleos, já seja através da pirolise ou
da liquefação da biomassa. Em ambos os casos, o bio-óleo obtido deve ser submetido a proces-
samentos adicionais para a obtenção de produtos que possam ser utilizados como combustíveis
[11]. Uma das características dessas duas primeiras rotas de transformação da biomassa é que
requerem temperaturas elevadas, superiores a 500 ∘C [20]. A terceira rota procura a obtenção
das denominadas moléculas plataforma utilizando processos em temperatura menores a 300 ∘C.
Nessa categoria encontra-se a obtenção de monômeros da biomassa, já seja via hidrólise enzi-
mática, ácida ou básica. Também encontra-se a obtenção direta, a partir da biomassa lignoce-
lulósica, de 5-hidroximetil-furfural, furfural, ácido levulínico, sorbitol e monômeros da lignina
[20, 21]. Esse conjunto de derivados da biomassa podem ser utilizados como plataforma para a
obtenção de combustíveis, plásticos, polímeros, solventes, entre outros [22]. A viabilidade dos
processos da transformação da biomassa está em grande parte relacionada à diminuição dos cus-
tos do processamento, de forma que seja possível concorrer com os produtos de origem fóssil que
visa substituir. Mas também dependerá da sustentabilidade do processo, que está diretamente
ligada ao conceito de biorrefinaria e química verde. Esse último termo é definido segundo a
IUPAC como o desenho de produtos e processos químicos que reduzam ou eliminem o uso ou
geração de substâncias perigosas para humanos, animais, plantas e o ambiente [23].

A γ-valerolactona é um dos produtos químicos derivados da biomassa lignoceluló-
sica apontado com alta aplicabilidade na industria. Vários estudos têm mostrado seu potencial
para ser utilizado como solvente, combustível, precursor de combustíveis e intermediário para
outros produtos químicos [6, 24–27]. Uma das rotas para a produção de γ-valerolactona é a
hidrogenação do ácido levulínico, uma das moléculas plataforma obtidas do processamento da
biomassa lignocelulósica [18]. Em julho de 2015 a empresa GF Biochemicals (Itália) inicio
o funcionamento de uma planta de processamento de biomassa para obtenção de ácido levulí-
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nico com capacidade de 10 000 t/ano e projeta aumentar a capacidade para o ano 2019 a 25 000-
50 000 t/ano [28]. Luterbacher, Alonso e Dumesic [21] estimam que o ácido levulínico poderá
ser utilizado como matéria-prima para produção de γ-valerolactona (e outros produtos) uma vez
o preço no mercado do ácido levulínico seja inferior a 1 USD/Kg.

Os primeiros estudos catalíticos na reação de hidrogenação de ácido levulínico para
γ-valerolactona foram realizados principalmente com catalisadores baseados em metais nobres
(Ru, Pd, Au, Pt) [29–36]. Esses metais continuam sendo amplamente estudados, em especial o
rutênio, que tem mostrado elevada atividade catalítica [37–62]. No entanto, o custo dos metais
nobres é um dos principais motivos que incentivam o estudo de catalisadores baseados emmetais
básicos, como por exemplo níquel [63–76], cobre [67, 75, 77–81] e cobalto [82, 83]. Junto às
pesquisas dos metais que favorecem a formação da γ-valerolactona, tem sido realizado estudos
desses metais sobre diferentes suportes, como são carvão [32–34, 36, 66, 76, 84], titânia [30,
38, 69, 85–87], alumina [41, 71, 82, 83, 88, 89], zircônia[42, 79, 85] e sílica [29, 64, 78, 83,
85]. O suporte visa facilitar a remoção do catalisador, aumentar a fase ativa exposta, melhorar
a estabilidade e/ou participar do ciclo catalítico [30, 32, 36, 65, 88]. Isso último devido que a
reação de hidrogenação de ácido levulínico para γ-valerolactona tem mostrado ser favorecida
por suportes com características ácidas [54, 58, 65].

Outro fator a considerar no desenvolvimento de processos é a seleção do solvente.
Desde o ponto de vista da química verde existem uma conjunto de substancias recomendadas
[90], nas quais água é destacada, esta tem sido identificada como um solvente vantajoso para
reações orgânicas [90, 91], devido a sua alta disponibilidade e baixo custo; além de não possuir
riscos de toxicidade, explosividade e que a priori seu uso não afeta o ambiente. No caso da reação
de hidrogenação do ácido levulínico para γ-valerolactona a água é o solvente mais utilizado
[30, 32–34, 38, 41, 42, 47, 52, 53, 58, 62, 69, 77–81, 84, 85, 88, 89], principalmente quando
utilizadosmetais nobres. No caso demetais não-nobres, alem da água [69, 77, 79–81], destacam-
se estudos sem uso de solvente [64–66, 71, 73, 75, 83], geralmente realizados em fase vapor,
com o uso de dioxano [70, 74, 76, 82] e álcoois [63, 68, 72].

Neste contexto e motivado pelo desejo de contribuir ao desenvolvimento de proces-
sos sustentáveis de transformação de biomassa foi definido o escopo da tese. Definiu-se o níquel
como o metal a ser estudado devido à evidencia na literatura que já o apresentava como um dos
metais não-nobres com melhores características catalíticas para ser utilizado na reação de hidro-
genação de ácido levulínico para γ-valerolactona [63–68] e da ausência de estudos relacionados



Capítulo 1. Introdução 24

com modelos da cinética de reação de catalisadores baseados em metais não-nobres. Definiu-
se a água como solvente devido às recomendações que a mostram como um solvente profícuo
e porque foi identificado que existiam poucos estudos que avaliassem o níquel utilizando água
como solvente [63, 66] em geral e em fase líquida, em particular. Essa fase de reação foi definida
na tentativa de diminuir o custo energético associado com a realização da reação em fase vapor,
devido à temperatura de ebulição do ácido levulínico (245 ∘C). Entendiou-se também que o uso
de suportes com características ácidas favoreceriam à formação da γ-valerolactona, desta forma,
a titânia foi selecionada como suporte.

1.1 Objetivos da tese

Pelo exposto, estabeleceu-se como objetivo geral o estudo da estabilidade e atividade catalítica
de catalisadores de níquel (Ni) suportado em óxido de titânio (titânia, TiO2) para a obtenção
de γ-valerolactona a partir do ácido levulínico em água em fase líquida. Como os objetivos
específicos foram estabelecidos:

• A síntese e caracterização de catalisadores de níquel suportado em diversas proporções
em óxido de titânio; visando a preparação de um material ativo e resistente às condições
reacionais (pressão, agitação, temperatura e fase aquosa);

• A avaliação desses materiais na reação de hidrogenação de ácido levulínico para γ-vale-
rolactona e

• A determinação dos parâmetros cinéticos através da abordagem Langmuir-Hinshelwood-
Hougen-Watson (LHHW).

1.2 Divisão do documento

A tese é apresentada em um conjunto de 7 capítulos e 5 apêndices. O Capítulo 1, o atual,
corresponde à introdução, apresenta o contexto do trabalho, a motivação e seus objetivos. No
Capítulo 2 é apresentada a revisão da literatura relacionada com a produção da γ-valerolactona.
Esse capítulo discute sobre a produção damatéria-prima, as rotas de formação da γ-valerolactona
e os resultados obtidos com diversos catalisadores relatados na literatura.
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O Capítulo 3 descreve a metodologia utilizada para o desenvolvimento do projeto.
Relacionado com o primeiro objetivo especifico, é descrito o procedimento de preparação do titâ-
nia anatásio utilizada como suporte, segundometodologia já utilizada no grupo daDra. Cristiane
Rodella (LNLS/CNPEM) [92, 93]. Também é descrita a metodologia de deposição-precipitação
do precursor do níquel na superfície do suporte por evaporação do agente complexante [94]. A
quantificação do níquel depositado foi avaliada de forma indireta pela estimativa do níquel re-
manescente em solução, a descrição da metodologia é dada na seção C.1. Posteriormente é
detalhada a metodologia utilizada para realizar a ativação do catalisador. Esse procedimento
de ativação foi selecionado segundo experimentos com diversos catalisadores na condição de
reação, a metodologia seguida é descrita na Seção 3.2. Também, apresentam-se a técnicas uti-
lizadas para a caracterização dos catalisadores, na Seção 3.3.

Relacionados com o segundo objetivo específico, na Seção 3.4 é apresentada a des-
crição da metodologia utilizada para a avaliação da atividade catalítica dos catalisadores de
níquel, junto com a descrição do planejamento experimental do tipo composto central centrado
nas faces (CCF) utilizado na avaliação dos efeitos na cinética de reação da concentração do ácido
levulínico (169molm−3 a 410molm−3), pressão de hidrogênio (1,03MPa a 3,1MPa) e tempe-
ratura (150 ∘C a 200 ∘C). A quantificação do ácido levulínico e a γ-valerolactona foi realizada
por cromatografia gasosa, a descrição do protocolo utilizado é dada na seção 3.4.1. Os resul-
tados obtidos da execução do planejamento de experimentos foram utilizados durante o ajuste
e discriminação dos modelos cinéticos, isso relacionado com o terceiro objetivo específico. Os
métodos usados são especificados na Seção 3.5 e o desenvolvimento dos diversos modelos ci-
néticos derivados da abordagem LHHW é detalhado no Capítulo 5.

Os resultados obtidos dos experimentos de preparação, caracterização e avaliação
da atividade catalítica dos catalisadores são apresentados no Capítulo 4 e Apêndice C. Na seção
C.1.2 são mostrados os resultados da avaliação do procedimento de deposição do níquel metá-
lico na superfície do catalisador. Na Seção 4.1 apresentam-se o efeito do processo de ativação
no catalisador (Seção 4.1) e na sua estabilidade na condição de reação (Seção 4.1.1). Esses re-
sultados explicam a escolha do procedimento de ativação dos catalisadores que foram utilizados
nos testes catalíticos. O efeito da quantidade de níquel suportado nas características estruturais
do catalisador é apresentado nas Seção 4.2, junto com o efeito na atividade catalítica. O resul-
tados referentes à identificação das substâncias em solução e a determinação da rota de reação
são apresentados na seção 4.3. Esse capítulo finaliza com a apresentação do desempenho cata-
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lítico do catalisador avaliado em níveis diferentes de concentração de ácido levulínico, pressão
de hidrogênio e temperatura.

O Capítulo 6 apresenta os resultados do ajustes dos modelos cinéticos aos dados ex-
perimentais. Nesse capítulo são apresentados os resultados da discriminação entre os diferentes
modelos que foram considerados e por consequência a seleção do modelo que melhor represen-
tou os dados experimentais. Finalmente, o Capítulo 7 enumera as conclusões feitas do presente
estudo e apresenta recomendações para estudos posteriores.



27

2 Revisão Bibliográfica

O presente capítulo trata sobre a revisão da literatura referente a obtenção da γ-valerolactona
a partir do ácido levulínico, especificamente à rota de formação da γ-valerolactona e os cata-
lisadores que tem sido utilizados. O estudo foi focado na hidrogenação em meio aquoso do
ácido levulínico para γ-valerolactona utilizando hidrogênio molecular, no entanto, a revisão co-
menta sobre outros processos que estão relacionados, como são as rotas de obtenção do ácido
levulínico, outras fontes de hidrogênio e outras rotas de formação da γ-valerolactona.

2.1 A γ-valerolactona

Um esquema da estrutura molecular da γ-valerolactona é apresentada na Figura 1. A γ-valero-
lactona é uma lactona com fórmula C5H8O2, derivada da esterificação do ácido 4-hidroxipen-
tanóico ou também chamado ácido γ-hidroxivalérico. A Tabela 1 apresenta algumas de suas
propriedades físicas. Essas características físicas, junto com a estabilidade em condições mo-
deradas de temperatura (200 ∘C), baixa toxicidade e baixa volatilidade, a apresentam como um
solvente derivado da biomassa vantajoso para ser aplicado em escala industrial [25, 85, 95–102].
Um exemplo deste tipo de aplicação é o trabalho de Alonso et al. [6], nesse estudo são apresen-
tados os resultados de um esquema de biorrefinaria, na qual uma mistura de γ-valerolactona e
água foi utilizada como solvente para o fraccionamento de biomassa lignocelulósica em celu-
lose, furfural e lignina. Um outro exemplo é o trabalho de Motagamwala et al. [99], esse estudo
mostra a vantagem de utilizar uma mistura de γ-valerolactona, água e um co-solvente no proces-
samento da biomassa. Nesse sistema, a quantidade de fases formadas depende da composição e
temperatura da mistura. Desta forma, na temperatura de reação (160 ∘C) existe uma única fase,
enquanto que a temperatura ambiente a separação é facilitada devido a formação de duas fases.

Outra área de possíveis usos da γ-valerolactona é a de combustíveis, como aditivo
ou como matéria-prima para a produção de outros biocombustíveis [27, 31, 85, 95, 103–105].
Também existem estudos que sugerem o uso da γ-valerolactona como matéria-prima para a
produção de polímeros [25, 106–112], como náilon [108–111], acrilatos [106] e poliuretanos
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vantagem de produzir substâncias húmicas1, que diminuem o rendimento do ácido levulínico
e/ou desativam o catalisador [151–153]. Uma outra rota que visa diminuir a produção des-
sas substâncias consiste em realizar a conversão da biomassa em meio alcoólico para produzir
levulinatos de alquila, em vez de ácido levulínico [154]. Devido à redução na formação das
substâncias húmicas, os levulinatos são obtidos em rendimentos maiores em comparação com
o ácido levulínico em meio aquoso.

GFBiochemicals é a primeira empresa em comercializar ácido levulínico com ori-
gem na biomassa. No ano 2015 iniciou o funcionamento da usina de produção de ácido le-
vulínico (Caserta, Italia) com capacidade de 10 000 t/ano, GFBiochemicals projeta aumentar a
capacidade para o ano 2019 entre 25 000 e 50 000 t/ano [28, 155].

2.3 Produção de γ-valerolactona

A principal forma apresentada na literatura para a obtenção da γ-valerolactona é a hidrogena-
ção do ácido levulínico em meio aquoso com hidrogênio molecular [30, 32–34, 36, 38, 41, 42,
45, 47, 52, 53, 58, 61–67, 69, 70, 73–86, 88, 89, 114, 115, 156]. O uso de ácido levulínico é
justificado dado que, como comentado na seção anterior, esse substrato pode ser obtido utili-
zando catálise ácida a partir da biomassa emmeio aquoso [143]. Uma outra rota visa a produção
da γ-valerolactona em meio alcoólico, através da hidrogenação de levulinatos de alquila [116,
122, 157, 158]. Como dito na seção anterior, os levulinatos de alquila são formados quando a
conversão da biomassa é realizada em meio alcoólico [154].

Uma variação desses dois processos é a substituição da fonte do hidrogênio. Por
exemplo, pode ser utilizado ácido fórmico e/ou formiatos no lugar do hidrogênio molecular
[30, 71, 72, 113, 117, 159, 160]. Com essa rota, o custo da fonte de hidrogênio é diminuído e
simultaneamente existe um reaproveitamento da biomassa, pois o ácido fórmico ou formiatos são
coprodutos na formação do ácido levulínico ou levulinatos2. Teoricamente estes são formados
na mesma quantidade molar que o ácido levulínico ou os levulinatos de alquila, mas no caso
do meio aquoso, o ácido fórmico é formado em maiores quantidades molares, possivelmente
devido a reações laterais de alguns dos intermediários [26].

1São um conjunto de compostos poliméricos de alta massa molecular normalmente encontrado nos solos. Se-
gundo suas propriedades de dissolução na água são classificadas em huminas (insolúvel), ácidos húmicos (solúvel
só em condições ácidas) e ácidos fúlvicos (solúvel em qualquer pH) [150]

2Quando a rota de formação passa por intermediários de 6 carbonos, glicose ou frutose. O ácido fórmico é
formado quando usado meio aquoso enquanto os formiatos são formados em meio alcoólico.
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reações na superfície do catalisador [167, 168]. Além destes efeitos físico-químicos, a seleção
do solvente carrega fatores adicionais para serem considerados, por exemplo, o efeito na saúde e
ao ambiente [169], junto com fatores na complexidade do processo, devido às etapas adicionais
para sua recuperação.

Para o caso específico da reação de hidrogenação de ácido levulínico sobre catalisa-
dores de rutênio, estudos sugerem que a água favorece a formação da γ-valerolactona, quando
comparada com outros solventes [170] e quando comparada à reação em fase gasosa com ou-
tros metais [55, 57]. Os trabalhos de Michel et al. [57] tratam em forma geral o porquê com
catalisadores de rutênio a água favorece as reações de hidrogenação do grupo carbonila [55] e
de maneira específica a hidrogenação de ácido levulínico [57], enquanto esse comportamento
não é seguido pelos outros metais do mesmo grupo. Além disso, sugerem que a água poderia
apresentar um efeito similar se for usado cobalto e níquel [57].

Os trabalhos deWright e Palkovits [26], Tang et al. [85], Liguori, Moreno-Marrodan
e Barbaro [148] e Zhang [171] são revisões recentes sobre os avanços no desenvolvimento dos
processos de produção de γ-valerolactona.

2.3.1 Hidrogenação de ácido levulínico com hidrogênio molecular

A reação de hidrogenação do ácido levulínico tem sido realizada tanto em fase líquida como em
fase vapor [36, 64, 122, 170, 172]. No entanto, devido à elevada temperatura de ebulição do
ácido levulínico (245°C) a realização da reação em fase vapor demanda um alto consumo ener-
gético. Isso desfavorece a aplicação industrial do processo. Duas rotas têm sido apresentadas
para explicar a formação da γ-valerolactona, estas são representadas na Figura 5 [26].

Na primeira rota, inicialmente ocorre a reação de hidrogenação para formar o ácido
4-hidroxipentanóico e posteriormente a esterificação/ciclização que forma a γ-valerolactona.
Por outro lado, na segunda rota a etapa de ciclização/esterificação ocorre primeiro para formar
(α, β)-angêlica lactonas e finalmente ocorre a etapa de hidrogenação, que gera a γ-valerolactona
[26].

Ainda não é claro o grau de participação de cada rota, em determinadas condições
estas poderiam acontecer concomitantemente. Contudo, em fase líquida a primeira rota parece
ser favorecida, quer dizer via ácido 4-hidroxipentanóico [32, 170, 173]. Enquanto que em fase
vapor, a formação de γ-valerolactona acontece principalmente através da segunda rota, ou seja
via angelica lactonas [36, 69, 79, 170].
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2.4.1 Metais

Alguns dos estudos apresentados indicam seletividades a γ-valerolactona em água de 100%,
mas como mostrado por Abdelrahman, Heyden e Bond [56], a reação de esterificação do ácido
4-hidroxipentanóico é uma reação reversível limitada pelo equilíbrio (HPA −−−⇀↽−−− HVL+H2O).
Portanto não é possível atingir seletividades do 100% em fase aquosa, no entanto as tabelas
mostradas a seguir preservam os valores informados nesses estudos.

Na Tabela 3 são mostrados resultados representativos obtidos na hidrogenação do
ácido levulínico utilizando metais nobres. Como mostrado nessa tabela, a maior parte dos estu-
dos commetais nobres têm sido realizados com rutênio e emmenor proporção com catalisadores
baseados em ouro [41, 62, 86], paládio [62, 86] e iridio [156]. Os catalisadores baseados em
rutênio e irídio têm mostrado os melhores resultados de atividade catalítica [30, 32, 61]. A água
é o principal solvente utilizado nos estudos com metais nobres, geralmente em fase líquida. A
maior parte dos estudos foram realizados em condições de temperatura entre 70 ∘C a 180 ∘C e
pressões de hidrogênio entre 0,5MPa e 6MPa, no entanto existem trabalhos nos quais a tempe-
ratura foi inferior a 70 ∘C [38, 47] e estudos com temperaturas superiores a 180 ∘C [29, 36, 41,
87]. Outros solventes utilizados foram dioxano [36, 52, 86] e isopropanol [45, 87]. Alguns dos
trabalhos não utilizaram solvente [61, 114, 175].

Em termos de produtividade4 o melhor resultado obtido é com catálise homogênea,
utilizando um complexo de rutênio, 207molgvl g−1

m h−1 [61, item 13], mas em condições pouco
moderadas de pressão e temperatura (10MPa e 160 ∘C). Nesse mesmo estudo, quando a reação
foi realizada em condições de menor temperatura, o rendimento para γ-valerolactona diminuiu
significativamente e consequentemente a produtividade, 4,5molgvl g−1

m h−1 a 100 ∘C [61, itens
14 e 15]. Um bom resultado em condições mais brandas de reação foi com complexos de irídio,
que permitiram um rendimento de 12,2molgvl g−1

m h−1 a 120 ∘C e 1MPa [30, Item 10].
Já com catálise heterogênea em condições leves de temperatura e pressão (70 ∘C e

0,5MPa) a produtividade foi 5,5molgvl g−1
m h−1 quando usado Ru/C e Amberlist™-70 como co-

catalisador [32, item 7]. Um outro resultado interessante foi reportado recentemente (2018)
por Li et al. [38, item 35] no qual foi obtida uma produtividade de 7,7molgvl g−1

m h−1 a 30 ∘C
e 1MPa com um catalisador de rutênio suportado em titânia. Existem resultados com maiores

4A produtividade é definida como a quantidade de γ-valerolactona produzida (molgvl) por quantidade de metal
usado (gm) por unidade de tempo (h). Em relação a taxa de reação a produtividade pode ser considerada como a
taxa média de reação entre o início da reação e a máxima conversão. Produtividade = (∫𝑡X,max0 𝑟GVL𝑑𝑡)/𝑡X,max.
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Tabela 3 – Hidrogenação de ácido levulínico a γ-valerolactona usando catalisadores baseados
em metais nobres

Catalisador T P Tipo𝑎 Solvente Tempo X S Produtividade Referência
°C MPa h % % molgvl g−1

m h−1

1 Ru/SiO2 200 10,0 C CO2-sup – 99 99 0,835 [29]
2 RuCl3/PPh3/py 150 – B Água 12 – – 0,767 [113]
3 Ru-P/SiO2 - Ru/TiO2 170 – B Água 3 93 95 3,9 [30]
4 Ru/TiO2 170 4,0 B Água 2 97 93 35,6 [30]
5 Ru/C 265 2,5 C Dioxano – 100 99 0,009 [36]
6 Ru/C 130 1,2 B Água 2,7 100 87 0,001 [33]
7 Ru/C 70 0,5 B Água 3 98 100 0,006 [32]
8 RuSn/C 180 3,5 C Água – – 99 0,144 [34]
9 Pd/SiO2 180 9,0 B Água 6 97 100 0,014 [78]
10 Ir-Complexo 120 1,0 B Água 4 – 98 12,2 [156]
11 Ru-TPPTS 140 5,0 B Água 5 100 97 0,001 [88]
12 Ru/Al2O3 140 5,0 B Água 5 100 98 0,001 [88]
13 Ru-DPPB 160 10,0 B – 0,6 99 100 207,0 [61]
14 Ru-DPPB 120 10,0 B – 1,8 – – 25,0 [61]
15 Ru-DPPB 100 10,0 B – 1,8 – – 4,5 [61]
16 PdAu/Ti10HMS 160 15,0 B Água 1 99 100 3,2 [62]
17 Ru/TiO2 130 5,3 B Água 0,5 100 100 43,1 [170]
18 Ru/SiO2 130 5,3 B Água 0,5 100 100 43,1 [170]
19 Ru/ZrO2 130 5,3 B Água 0,5 100 100 43,1 [170]
20 Ru@DOWEX 70 0,6 C Água – 97 99 1,13 [58]
21 Ru@DOWEX 70 1,0 B Água 4 98 99 1,02 [58]
22 Ru0.9Ni0.1/OMC 150 4,3 B – 2 99 98 22,9 [175]
23 Ru0.9Ni0.1/OMC 150 4,3 B Água 2 97 87 19,8 [175]
24 Ru/SMS 70 0,5 B Água 4 99 96 0,473 [53]
25 Ru/Mg-LaO 140 1,2 B Água 4 50 45 0,194 [52]
26 Ru/Mg-LaO 140 1,2 B Dioxano 4 99 99 0,845 [52]
27 Au-Pd/TiO2 200 4,0 B Dioxano 5 – – 51,7 [86]
28 Ru/LaF3 130 6,0 B – 0,5 99 100 38,9 [114]
29 Ru/C 90 4,5 C Água – 92 91 5,7 [84]
30 r-Ru-NH2-γ-Al2O3 70 4,0 B Água 1 100 100 8,1 [89]
31 (Ru/rGO)-S 50 2,0 B Água 4 100 98 4,2 [47]
32 Pd/CeO2 90 0,5 B 2-PrOH 1,5 100 100 0,230 [45]
33 Ru/ZrO2 130 2,4 B Água 2 100 100 1,7 [42]
34 Au/Al2O3 300 0,1 C Água – 100 100 0,300 [41]
35 Ru/TiO2 30 1,0 B Água – 97 99 7,7 [38]
36 Ru/TiO2 200 3,5 C 2-PrOH – 95 99 0,019 [87]𝑎 Tipo de reator: B: Batelada, C: Contínuo. 𝑏 Foi usado um co-catalisador. 𝑐 Não foi utilizado hidrogênio molecular,
este foi formado in-situ pela dissociação do ácido fórmico. Fonte: indicada na coluna referência.

produtividades, mas em condições de operação mais severas, por exemplo os estudos de Tan
et al. [170, itens 17-19], Kang et al. [114, item 26], Yang et al. [175, itens 22 e 23] e Luo et al.
[86, item 27].

O desenvolvimento de catalisadores utilizando metais não-nobres é uma alternativa
que visa, principalmente, diminuir o custo do catalisador. O estudo desses metais aumentou
recentemente, tanto na reação usando hidrogênio molecular ou ácido fórmico [68–76, 79, 81–
83, 115], como na reação de MPV [53, 116–123, 126, 128, 130–134]. Em parte, os metais não-
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nobres são usados em ligas metálicas com metais nobres para aumentar a estabilidade destes
materiais, que tem apresentado desativação por lixiviação da fase ativa. Por exemplo, Wettstein
et al. [176] apresentam os resultados de uma liga metálica de Ru-Sn suportado em carvão, que
embora diminua a taxa de reação em comparação com o catalisador Ru/C evitou a desativação
devida à lixiviação do metal. Um caso similar é reportado por Yang et al. [175] usando uma liga
de Ru-Ni/OMC.

Uma revisão de estudos utilizando unicamente metais não-nobres é mostrada na Ta-
bela 4. Esses trabalhos são focados em metais como níquel, cobre, cobalto e ferro [63–77, 79–
83, 115]. Entre estes, o níquel e cobalto têm apresentado os melhores resultados [66, 68, 70, 82].
Os trabalhos relacionados com o uso de metais não-nobres publicados durante os últimos dois
anos utilizaram principalmente níquel [71–76, 81, 83]. Uma grande parte dos estudos utiliza-
ram água como solvente[67, 69, 79–82, 115], mas em comparação com os estudos com metais
nobres, os sistemas sem uso de solvente são utilizados em maior proporção [64–66, 71, 73, 75,
83]. Isto é devido que uma parte importante desses estudos foram realizados em fase vapor em
reator continuo, em forma geral esse tipo de sistema não requer o uso de solvente. Devido a isto,
aproximadamente metade dos trabalhos com metais não-nobres foram realizados em temperatu-
ras maiores a 245 ∘C e pressão atmosférica (0,1MPa). Por outro lado, os estudos realizados em
fase líquida foram feitos principalmente em reator em batelada, com diversos solventes (água,
dioxano, álcoois), em temperaturas entre 120 ∘C a 200 ∘C e pressões entre 0,8MPa e 3,4MPa.

Os valores de conversão, rendimento ou seletividade dos catalisadores à base de
metais não-nobres podem ser equivalentes aos baseados em metais nobres, por exemplo os itens
2, 8, 14 e 16 da Tabela 4 mostram rendimentos maiores que 98%. No entanto, em termos de
produtividade os resultados com esses catalisadores são inferiores. A maior produtividade foi
3,59molgvl g−1

m h−1 (item 8) reportada por Shimizu, Kanno e Kon [66]. Em ordem de grandeza,
esse resultado é similar à produtividade dos catalisadores com metais nobres, mas foi obtida em
condições mais severas, 250 ∘C e 5MPa.

Dos diferentes estudos consultados é possível analisar que a seletividade a γ-valero-
lactona apresenta uma correlação com a temperatura de reação. Nos experimentos realizados a
temperaturas menores a 200 ∘C as seletividades a γ-valerolactona estiveram em torno de 97%.
Enquanto que os testes realizadas em temperaturas maiores a 245 ∘C apresentaram menores se-
letividades a γ-valerolactona, com uma media ao redor de 93%. Não quer isto dizer que os
resultados em fase vapor não atinjam seletividades maiores, por exemplo os trabalhos de Kumar
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Tabela 4 –Hidrogenação de ácido levulínico a γ-valerolactona com hidrogêniomolecular usando
catalisadores baseados em metais não-nobres

Catalisador T P Tipo𝑎 Solvente Tempo X S Produtividade Referência
°C MPa h % % molgvl g−1

m h−1

1 Cu-Cr 200 7,0 B Água 10 99 92 0,011 [77]
2 Ni Raney 100 1,5 B 2-PrOH 3,5 99 98 0,006 [63]
3 Ni/H-ZSM-5 250 0,1 C – – 100 92 0,030 [65]
4 Ni/SiO2 250 0,1 C – – 100 87 0,028 [64]
5 Ni-MoOx/C 140 0,8 B – 5 100 97 0,323 [66]
6 Ni-MoOx/C 140 0,8 B Água 5 2 100 0,007 [66]
7 Ni-MoOx/C 140 0,8 B Tolueno 5 24 88 0,070 [66]
8 Ni-MoOx/C 250 5 B – 24 99 100 3,59 [66]
9 Ni-Cu/Al2O3 250 6,5 B Água 3,7 100 96 0,035 [67]
10 Cu/Al2O3 265 0,1 C Água – 98 87 0,025 [80]
11 Cu/ZrO2 265 0,1 C Água – 81 83 0,020 [79]
12𝑏 Ni/MgO 150 1 B 2-PrOH 2 79 88 0,315 [68]
13 Ni/TiO2 270 0,1 C Água – 100 99,5 0,029 [69]
14 Co/Al2O3 180 5 B Dioxano 3 100 99 0,374 [82]
15 Co/Al2O3 180 5 B Água 3 6 99 0,022 [82]
16 Ni/MgAlO2.5 160 3,0 B Dioxano 1 100 99,7 0,215 [70]
17𝑐 Ni/Al2O3 250 0,1 C – – 100 94 0,008 [71]
18𝑐 Ni/MgO 250 0,1 C – – 100 100 0,008 [71]
19𝑏 Fe-Ni/MMT 200 3,4 B 2-PrOH 1 99 98 0,131 [72]
20𝑏 Fe-Ni/MMT 200 3,4 B n-prOH 1 99 61 0,083 [72]
21 Ni/Zr-Al2O3/NF 250 0,1 C – – 99 98 0,169 [73]
22 β-Mo2C 180 3 B Água 6 72 94 0,005 [115]
23 β-Mo2C 180 3 B Água 24 100 90 0,002 [115]
24 Ni-NiO 120 2 B Dioxano 4 100 100 0,018 [74]
25 Cu-Ni/NiO2 250 0,1 C – – 99 100 0,082 [75]
26 Ni-Mo/C 100 11,1 B Dioxano 2 95 100 0,082 [76]
27 Ni-Mo/C 200 14 B Água 2 94 84 0,068 [76]
28 Ni-Bohemite 200 3,0 B Água 10 100 100 0,012 [81]
29 Co/SiO2 250 0,1 C – – 69 58 0,057 [83]
30 Ni/Al2O3 250 0,1 C – – 100 84 0,119 [83]
31 Ni/SiO2 250 0,1 C – – 100 89 0,127 [83]𝑎 Tipo de reator: B: Batelada, C: Contínuo. 𝑏 Fonte de hidrogênio em parte por transferência catalítica de hidretos
(CTH) devido ao solvente. 𝑐 Não foi utilizado hidrogênio molecular, este foi formado in-situ pela dissociação do
ácido fórmico. Fonte: Indicada na coluna referência.

et al. [69] e Yoshida et al. [75] apresentam seletividades superiores a 99%, senão que ao consi-
derar os diversos estudos, a tendência é apresentar seletividades menores. Isso está relacionado
com a reatividade da γ-valerolactona na condição de maior temperatura. No caso dos experi-
mentos realizados a temperaturas maiores a 245 ∘C, os co-produtos identificados foram angêlica
lactonas [67, 69, 79, 80] e ácido pentanóico [65, 75, 79, 80]. As angelica lactonas são os inter-
mediários sinalizados quando a reação é realizada em fase vapor, enquanto que a formação do
ácido pentanóico é atribuída a hidrogenação da γ-valerolactona [65]. No caso dos experimentos
realizados em temperaturas menores a 200 ∘C, as outras substâncias identificadas têm sido ácido
4-hidroxipentanóico [33, 47, 53, 84], 1,4 pentanodiol [76, 115] e um dos estudos foi identificado
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ácido pentanóico e MTHF [77]. A formação do 1,4 pentanodiol está associada à reatividade do
intermediário ácido 4-hidroxipentanóico em água [76].

Em geral, como visto da comparação das Tabelas 3 e 4, quando usados metais não-
nobres foram necessáriosmaiores tempos de reação e/oumaiores quantidades de catalisador para
conseguir rendimentos similares aos catalisadores com metais nobres. Além disso, os metais
não-nobres geralmente necessitaram maior temperatura para mostrar uma atividade catalítica
similar aos catalisadores com metais nobres.

2.4.2 Suportes

O carvão (C) é um dos suportes mais utilizados, devido que o rutênio tem apresentado altas pro-
dutividades à γ-valerolactona e existem diversos catalisadores comerciais de rutênio suportado
em carvão [32, 33, 36, 84].

Por outro lado, os óxidos comumente utilizados como suporte são titânia, alumina
e zircônia [32, 66, 69, 79, 170, 174]. Estes óxidos apresentam características ácidas. Outros
óxidos investigados em menor proporção, são magnésia e o óxido misto de magnésio e lantâ-
nio, Mg−LaO [52, 68, 70]. Geralmente, estes materiais são comerciais sem processamentos
adicionais, caracterizados em relação à acidez, tipicamente por TPD-NH3 e relacionados aos
resultados obtidos na reação de hidrogenação. Em alguns casos a caracterização da acidez é
mais profunda, são diferenciadas as características ácidas de Lewis e Brønsted [69], para o qual
é usado comumente análise por FTIR de piridina [177].

A titânia é de ampla aplicação em produtos de uso cotidiano. Como exemplo, pode
ser encontrada em tintas, plásticos, produtos para consumo humano e cosméticos [178]. Tam-
bém é aplicada em fotocatálise, células solares para a produção de hidrogênio e energia elétrica,
sensores de gases, cerâmicas, dispositivos elétricos e catálise heterogênea [178–180]. Por tais
aplicações é o material mais estudado entre os óxidos metálicos [178], mas não necessariamente
na área da catálise.

A titânia tem três estruturas cristalinas principais, anatásio, rutilo e bruquita. A
transformação da fase bruquita e anatásio para a fase mais estável rutilo ocorre em temperatura
superior a 600°C [180]. Essas três estruturas possuem a mesma unidade estrutural fundamen-
tal (TiO6), mas se diferençam pela forma de rearranjo. A Figura 6 mostra as representações
poliédricas dessas estruturas.

As aplicações da titânia na catálise empregam a fase anatásio e rutilo. Entre estas,
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Tabela 5 – Constantes cinéticas da reação de hidrogenação de ácido levulínico para γ-valerolac-
tona sobre catalisadores de Ru/C

Referência [56] Referência [84]

𝑟sup 𝑘1𝑐1/2
H2

𝑘1 𝑐H2𝑐LA(1+KLA𝑐LA+KGVL𝑐GVL)2EA1/(kJmol−1) 48 54.9𝑘90 ∘C1 2,42 × 10−5 mol0,5 m1,5 g−1 s−1 3,6 × 10−4 m6 g−1 mol−1 s−1KLA/(m3 mol−1) - 1,32 × 10−3KGVL/(m3 mol−1) - 0,84 × 10−3

rhom 𝑘2𝑐HPA𝑐H+ 𝑘2𝑐HPA𝑐H+ − 𝑘−2𝑐GVL𝑐H+EA,2/(kJmol−1) 70 66.9EA,−2/(kJmol−1) - 70.6𝑘90 ∘C2 /(m3 mol−1 s−1) 1,68 × 10−3 0,41 × 10−3𝑘90 ∘C−2 /(m3 mol−1 s−1) - 0,042 × 10−3

Fonte: Abdelrahman, Heyden e Bond [56] e Piskun et al. [84].

No entanto, importante ressaltar que a metodologia para estimar a concentração do
hidrogênio em água em alguns trabalhos na literatura não é a mais adequada [183] e isso produz
estimações inadequadas da energia de ativação. A aproximação do efeito da temperatura na
constante da Lei de Henry a uma equação do tipo tipo Van’t Hoff é adequada em intervalos
pequenos ao redor da temperatura de referência. E mesmo utilizada em um intervalo pequeno
não é sempre válida [183]. Os valores geralmente utilizados para hidrogênio em água são C =
500K e H(25°C) = 7,7 × 10−6 molm−3 Pa−1 [184].

A Figura 8 compara os valores preditos pela equação do tipo Van’t Hoff na tempera-
tura de referência de 25 ∘C com os dados experimentais apresentados em Himmelblau [185], no
intervalo de temperatura geralmente utilizados nas reações de hidrogenação do ácido levulínico.
Como mostrada na figura, os valores preditos com a Equação Van’t Hoff são válidos em torno
de 25 ∘C, mas a tendência apresentada em temperaturas superiores a 60 ∘C é completamente con-
trária aos dados experimentais. Por outro lado, os parâmetros reportados por Himmelblau [185]
para uma Equação Geral de Solubilidade, utilizada no presente estudo, estima adequadamente
os valores experimentais determinados da constante de Lei de Henry. Devido ao cálculo ina-
dequado da concentração de hidrogênio, durante o ajuste do modelo aos dados experimentais o
parâmetro relacionado com a energia de ativação é sobre-estimado.

Valores mais adequados para a Equação do tipo Van’t Hoff entre 60 ∘C e 130 ∘C são
C = −600K e H(90 ∘C) = 7,9 × 10−6 molm−3 Pa−1, como mostrado na Figura 8. Para uma taxa
de reação com um formato dado pela Equação 2, na qual 𝑛 é a ordem de reação em relação do
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Os catalisadores foram obtidos por meio da redução do óxido de níquel em temperaturas entre
200 ∘C a 500 ∘C. Nesses materiais, o grau de redução do níquel variou em função da temperatura
de redução entre 0 a 100%. Segundo análise por XPS a fração mássica de Ni0 do catalisador
reduzido a 250 ∘C foi de 70%, enquanto que o material reduzido a 400 ∘C foi completamente
níquel metálico. Ambos materiais apresentaram áreas superficiais similares. O material misto
Ni0 – NiO apresentou a maior taxa de formação de γ-valerolactona.

Song et al. [74] determinaram as energias de ativação por meio da linearização da
Equação de Arrhenius definida segundo as taxas iniciais de formação da γ-valerolactona com
testes catalíticos em dioxano em diferentes temperaturas. Para o material Ni0 – NiO reduzido a
250 ∘C foi estabelecida uma energia de ativação de (70,1 ± 4,6) kJmol−1, determinada com testes
catalíticos em temperaturas entre 90 ∘C e 120 ∘C. Enquanto que para o catalisador conformado
por unicamente níquel metálico (reduzido a 400 ∘C) a energia de ativação foi (33 ± 2) kJmol−1.
No entanto, esse catalisador apresentou taxas de reação menores. Os autores atribuíram a maior
atividade catalítica do catalisador reduzido a 250 ∘C à presença de um mecanismo colaborativo
entre as espécies de NiO e Ni0. Nesse mecanismo, o ácido levulínico adsorveria preferenci-
almente na superfície do óxido de níquel, enquanto o hidrogênio adsorveria dissociativamente
na superfície do níquel metálico, e a reação ocorreria na interface entre os dois tipos de sítios.
Nesse trabalho, a taxa de formação da γ-valerolactona foi independente da concentração inicial
do ácido levulínico.

No estudo de Song et al. [74] não foi informado nenhum outro produto de reação,
mas dadas as condições reacionais pode ser considerado que a reação ocorre via ácido 4-hidro-
xipentanóico. Nesse caso, considerando o solvente utilizado, a reação inversa de formação de
ácido 4-hidroxipentanóico a partir da γ-valerolactona é consideravelmente diminuída e portanto
os rendimentos à γ-valerolactona podem ser superiores aos obtidos em fase aquosa. Ou seja, a
reação de esterificação de ácido 4-hidroxipentanóico para γ-valerolactona pode ser aproximada
como irreversível. Por outro lado, nesse estudo a energia de ativação foi determinada com a
linearização da equação de Arrhenius a partir das taxas iniciais de formação da γ-valerolactona.
No entanto, como mostrado por Piskun et al. [84] e Abdelrahman, Heyden e Bond [56] na faixa
de temperaturas utilizadas, entre 90 ∘C to 120 ∘C, a taxa de formação de γ-valerolactona não é ne-
cessariamente igual à taxa da hidrogenação do ácido levulínico para ácido 4-hidroxipentanóico,
devido que nessas condições a presença de ácido 4-hidroxipentanóico é considerável. Ou seja,
nessas condições, a etapa determinante é a reação de esterificação do ácido 4-hidroxipentanóico.
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Portanto, a energia de ativação informada de (70 ± 4) kJmol−1 poderia corresponder à etapa de
esterificação do ácido 4-hidroxipentanóico para γ-valerolactona e não à etapa de hidrogenação do
ácido levulínico para ácido 4-hidroxipentanóico, para a qual a energia de ativação seria menor.
Esse valor é coerente com os obtidos por Abdelrahman, Heyden e Bond (70,0 ± 0,4) kJmol−1

[56] e Piskun et al. (66,9 ± 2,3) kJmol−1 [84] para a energia de ativação da etapa de esterificação
do ácido 4-hidroxipentanóico em água.

O trabalho de Ishikawa et al. [182] consistiu no estudo de catalisadores de Cu–ZrO2

preparados por duas rotas diferentes, a primeira uma rota solvotérmica e a segunda pela preci-
pitação de um gel via adição de ácido oxálico. O catalisador preparado pela redução do sólido
obtido da segunda rota apresentou a maior atividade catalítica. Para esse catalisador, os autores
determinaram que parte do cobre entra na rede cristalina do ZrO2 enquanto que outra parte do
cobre permanece como uma fase separada na superfície da zircônia, este interage fortemente com
o cobre na rede cristalina. A ordem de reação em relação ao ácido levulínico foi praticamente
zero (𝑐LA = [215molm−3 a 1300molm−3]) e em relação ao hidrogênio foi 1,1 (𝑝H2 = [2,5MPa
a 4,5MPa]). Os autores concluíram que o Cu0 na superfície do catalisador é o responsável pela
dissociação do hidrogênio e que nas condições experimentais a dissociação do hidrogênio é a
etapa determinante. A energia de ativação foi estimada em 68 kJmol−1, determinada da incli-
nação do gráfico de Arrhenius (T = [180 ∘C to 210 ∘C]).
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3 Materiais e Métodos

Este capítulo apresenta as descrições das metodologias utilizadas para a preparação e caracte-
rização dos materiais, realização dos testes catalíticos, quantificação dos compostos e análise
dos dados experimentais. Também apresenta a metodologia utilizada para realizar o ajuste dos
modelos de cinética de reação.

3.1 Preparação do catalisador

3.1.1 Materiais

O carbonato básico de níquel, NiCO3 ⋅ 2Ni(OH)2 ⋅ xH2O, ácido levulínico (>97%), γ-valero-
lactona (99%), hidróxido de amônio (fração mássica de 30%), isopropóxido de titânio (>97%)
foram obtidos da Sigma-Aldrich. Tetracloreto de titânio (99,9%) e isopropanol (>99,8%) foram
obtidos da Merk. Foi utilizada água deionizada com o equipamento MilliQ.

3.1.2 Preparação do suporte

Inicialmente, uma titânia em fase rutilo foi preparada pelo método de hidrólise térmica do TiCl4.
Porém, esse método não apresentou homogeneidade quanto à morfologia e fase requerida (ru-
tilo). Além disso, apresentou dificuldades na repetibilidade das sínteses. Assim não se prosse-
guiu com ela, embora oitomeses de trabalho tenham sido dedicados a essa síntese e suamelhoria.

A titânia em fase anatásio foi preparada pelo método sol-gel [92, 93]. Para tanto, 12
mL de isopropóxido de titânio foram diluídos em 12 mL de isopropanol a temperatura ambiente
e adicionados 6 mL de água, sob agitação constante. Essa condição foi mantida durante 1 h.
Posteriormente, o material foi deixado em repouso por 24 h. Após esse período, o material foi
seco a 100 ∘C em estufa durante 6 h e calcinado a 450 ∘C em mufla, por 16 h. O sólido obtido foi
macerado e armazenado. O suporte é referenciado como TiO2.
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3.1.3 Deposição do níquel

A deposição do níquel na titânia foi realizada pelo método de deposição-precipitação (DP) por
eliminação do agente complexante (amônia) [94]. Inicialmente a temperatura ambiente em um
balão de duas bocas, foi preparada uma solução aquosa com fração mássica de hidróxido de
amônio de 15%, na qual foi adicionado carbonato de amônio para obter uma concentração de
carbonato de 0,5mol dm−1. Após homogeneização da solução foi adicionado o carbonato bá-
sico de níquel, na quantidade necessária segundo a proporção de níquel/suporte e da quantidade
de suporte utilizada. A adição do precursor de níquel produziu uma solução de coloração azul,
devida ao complexo níquel - amina, Ni– (NH3)n, de maior solubilidade que o carbonato básico
de níquel. Após homogeneização da solução foi adicionado o suporte. Durante todo o procedi-
mento a solução foi agitada com agitador magnético.

O balão de duas bocas contendo a solução foi colocado em banho de silicone a
temperatura ambiente. Uma das bocas foi conectada a um condensador com recirculação de
água a 18 ∘C. O sistema foi aquecido até 80 ∘C para favorecer a formação da amônia, Equação 4.
Já a segunda boca do balão foi utilizada como entrada de nitrogênio para favorecer a remoção da
amônia. Essa condição foi mantida por 3 h. Durante todo o procedimento a solução e o banho
foram agitados.

[Ni−NH3]62+ + CO3
2− >70 ∘C−−−−→ Ni(OH)2−x(CO3)x

Depositado emTiO2

↓ + NH3 ↑ (4)

Após o tempo de deposição, a solução foi resfriada naturalmente e o sólido recuperado por cen-
trifugação. A fase líquida remanescente foi armazenada para posterior quantificação do níquel
não depositado. O sólido recuperado foi lavado com abundante água até atingir pH próximo de
7, secado a 80 ∘C durante a noite e armazenado para posterior redução. A Tabela 6 apresenta a
massa necessária do precursor metálico para preparar materiais com frações mássicas de níquel
igual a 5%, 23% e 35%. A solução inicial foi formada com 40mL de hidróxido de amônio e
40mL de água. A quantidade de carbonato de amônio adicionado foi igual a 3,60 g. A quanti-
dade de massa de precursor utilizado leva em conta um rendimento do processo de deposição
de 98%, valor determinado segundo múltiplas deposições realizadas.

Os materiais obtidos foram nomeados utilizando a fração mássica de níquel supor-
tado. Por exemplo, o material preparado com um teor mássico de níquel de 35% foi nomeado
35Ni-TiO2.



Capítulo 3. Materiais e Métodos 48

Tabela 6 – Quantidades de carbonato básico de níquel utilizado para depositar em 2,00 g de
suporte

Teor mássico de níquel
%

Massa de precursor
(erro ±0,0005) g

5 0,222
23 1,248
35 2,304

Fonte: Autor.

A quantificação do níquel remanescente em solução foi realizada por espectroscopia
UV - Vis. A quantidade de níquel depositado foi calculada indiretamente como a diferença
entra o níquel inicialmente adicionado e a quantidade remanescente em solução. Detalhes da
metodologia utilizada e os resultados são apresentados no Apêndice C.

3.1.4 Redução do níquel

O precursor de níquel suportado foi reduzido em um reator de leito fixo de quartzo. O material
(700mg) foi seco durante 1 h a 150 ∘C, sob fluxo de 50mL/min de hélio. Após o tempo de
secagem o material foi resfriado até temperatura próxima a 40 ∘C. A redução do níquel foi
realizada com 50mL/min de hidrogênio diluído em hélio (φH2 = 10%) a 400 ∘C durante 5 h,
com taxa de aquecimento de 10 ∘C/min. Após redução e resfriamento natural do reator até
temperatura inferior a 40 ∘C, o catalisador foi passivado durante a noite com a passagem de
50mL de oxigênio diluído em He (φO2 = 2%). Essas condições de redução foram determinadas
segundo testes de estabilidade do catalisador na condição de reação, detalhado na próxima seção.

3.2 Testes de estabilidade do catalisador na condição de

reação

O efeito da condição de reação no catalisador foi avaliado para quatro catalisadores com teor
mássico de níquel de 35% reduzidos com procedimentos diferentes, segundo a Tabela 7. Dois
dos materiais foram calcinados a 300 ∘C antes da etapa de redução. A etapa de redução foi
avaliada em duas temperaturas, 320 ∘C e 400 ∘C.

O sistema para a realização dos testes foi o mesmo utilizado nos testes catalíticos
e o procedimento foi similar, este é detalhado na Seção 3.4. Porém a massa de catalisador foi
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Tabela 7 – Condições de calcinação e/ou redução da amostra 35Ni-TiO2

Material Calcinação𝑎 Redução𝑏
35Ni-TiO2-320 Não calcinado 320 ∘C
35Ni-TiO2-300-320 300 ∘C 320 ∘C
35Ni-TiO2-400 Não calcinado 400 ∘C
35Ni-TiO2-300-400 300 ∘C 400 ∘C
Fonte: Autor.

𝑎 Calcinação em ar com aquecimento até 300 ∘C por 4 h, com taxa de 10 ∘C/min e resfriada à tem-
peratura ambiente

𝑏 Redução do níquel sob fluxo de 50mL/min de H2 em He (φH2
=5%), com taxa de 10 ∘C/min

até a temperatura final, 3 h nessa temperatura. Após resfriar a 25°C, passivação com O2 em He
(φO2

= 2%) por uma noite.

maior (0.700 g), isto com o intuito de conseguir coletar a quantidade necessária de sólido em
cada alíquota para realizar as caracterizações (75mg). Os experimentos foram realizados com
100mL de água, o ácido levulínico não foi adicionado e o hidrogênio (5,51MPa) foi fornecido
quanto atingida a temperatura do experimento, 200 ∘C. Esse instante foi considerado o começo
do experimento (0 h). Foram amostradas alíquotas em tempos iguais a 0 h, 0,5 h, 1 h, 2 h e 3 h
de experimento. O sólido foi separado por centrifugação, seco em estufa a 80 ∘C e caracterizado
por difração de raios-X e oxidação à temperatura programada (TPO).

3.3 Caracterizações

3.3.1 Fisissorção de nitrogênio

As análises de fisissorção de nitrogênio a −193 ∘C foram realizadas com o equipamento Autosorb
1C (Quanta Chrome) no CNPEM/LNLS. A limpeza dos materiais foi realizada a 120 ∘C durante
8 h. A área superficial foi calculada segundo a método BET, a distribuição dos tamanhos de
poros pelo método BJH e o volume total de poros foi calculado segundo o valor em P/P0 igual a
0,95 [186].

3.3.2 Oxidação à temperatura programada (TPO)

As análises foram realizadas por termogravimetria, com equipamento Pyris 1 TGA (Perkim El-
mer) no CNPEM/LNLS. Primeiramente a temperatura da amostra foi estabilizada em 40 ∘C, du-
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rante 0,5 h e aquecida até 800 ∘C com taxa de aquecimento de 10 ∘C/min sob fluxo de 10mL/min
de ar sintético.

O grau de redução (𝑥Ni0/Ni) do catalisador foi determinado segundo Equação 5.
Nessa equação, 𝑤Ni é a fração mássica de níquel depositada no catalisador e 𝑤Ni0 é a fração
mássica de níquel reduzido no catalisador, esta foi determinada segundo a medida por TPO,
considerando a Reação 6 e a Equação 7. Na qual, Δ𝑚 corresponde ao aumento da massa durante
a medida por TPO devida ao evento de redução do níquel metálico, 𝑚cat corresponde à massa
de catalisador utilizada na análise e MNi e MO são as massas molares do níquel e oxigênio,
respectivamente.

𝑥Ni0/Ni = 𝑤Ni0𝑤Ni
(5)

2Ni0 + O2 −−−→ 2NiO (6)

𝑤Ni0 = Δ𝑚𝑚cat

MNiMO
(7)

3.3.3 Redução à temperatura programada (TPR)

As análises foram realizadas em reator tubular de quartzo, o consumo de hidrogênio foi acom-
panhado por espectroscopia de massas (ThermoStar, Pfeiffer). A massa de amostra utilizada no
experimento foi 50 mg. O material foi seco a 150 ∘C durante 0,5 h sob fluxo de 50mL de hélio.
Após resfriar à temperatura ambiente, a redução foi realizada com uma mistura de hidrogênio
em hélio (φH2 = 5%) com taxa de aquecimento de 10 ∘C/min até 1000 ∘C.

3.3.4 Espectroscopia no UV-Vis

As análises por espectroscopia UV-Vis foram realizadas com espectrofotômetro 8453 (Agilent),
com emprego de cuveta com caminho óptico igual a 1 cm.

3.3.5 Espectroscopia de raios-X por dispersão em energia

A análise de Espectroscopia de raios-X por dispersão em energia (EDS) foram realizadas no
equipamento LEO ElectronMicroscopy (modelo EDS: 6070, Oxford) no Laboratório de Recur-
sos Analíticos e de Calibração (LRAC/FEQ-UNICAMP).
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3.3.6 Difração de raios-X

As caracterizações estruturais por difração de raios-X em condições ambiente foram realizadas
na linha XPD do LNLS. As análises das amostras foram realizadas com comprimento de onda de
0,154 966 nm (E= 8 keV) e 0,177 12 nm (E= 7 keV). Os difratogramas de raios-X foram obtidos
com detector Mythen 1K com 2θ variado de 20 a 90°. Todos os dados foram transformados para
o comprimento de onda equivalente ao do Cobre, 0,154 18 nm. Quando calculado o tamanho
de cristalito foi utilizada a Equação de Scherrer (Equação 8) com valores de k = 0,9 e B igual à
Largura a meia altura do pico de difração utilizado, FWHM (rad).

𝑑 = 𝑘λB cos(θ) (8)

3.3.7 Difração de raios-X in-situ

As análises de difração de raios-X in situ foram realizadas com as amostras depositadas no
forno Canário da linha XPD do LNLS. O forno foi instalado no difratômetro da XPD e a linha
ajustada em 8 keV (0,154 966 nm). As amostras foram aquecidas da temperatura ambiente até
400 ∘C com taxa de 8 ∘C/min, sob fluxo de 50mL/min da mistura de H2 e He, φH2 = 5%. Após
atingir a temperatura final, as amostras ficaram por 1 h nessa condição. Os difratogramas de
raios-X foram coletados continuamente durante todo o tratamento térmico com o detector linear
Mythen instalado a 1 m da amostra.

3.4 Testes catalíticos

Os testes catalíticos foram realizados em reator de liga Hastelloy C (PARR, modelo 4566) com
copo de teflon e capacidade igual a 240mL. O reator foi operado em forma batelada. Foram
realizados testes catalíticos preliminares para avaliar a atividade catalítica dos materiais e os
efeitos da transferência de massa nas condições de reação, os resultados são apresentados nos
apêndices A e B, respectivamente.

As condições nas quais foram realizados os testes catalíticos para avaliar o efeito da
pressão de hidrogênio, concentração inicial de ácido levulínico e temperatura de reação foram
determinadas segundo planejamento composto central, do tipo centrado nas faces (CCF) [187],
ver Figura 9. Este tipo de planejamento permite avaliar os efeitos de dois níveis (planejamento
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2𝑘), alem disso, com os pontos centrados nas faces e o ponto central (2𝑘+1) permite avaliar cur-
vatura dos efeitos. O erro experimental foi analisado com triplicata no ponto central. Portanto,
em total foram realizados 17 testes catalíticos. A Tabela 8 apresenta a descrição dos fatores e os
níveis nos quais foram avaliados. A Tabela 9 lista as condições experimentais nas quais foram
realizados os experimentos, a ordem de realização dos experimentos foi aleatorizada.

Tabela 8 – Descrição dos fatores e níveis considerados no planejamento de experimentos

Fator Nível unidade
-1 0 +1

Pressão de hidrogênio 1,03 2,07 3,10 MPa
Conc. de ácido levulínico 169 290 410 molm−3

Temperatura 150 175 200 ∘C
Fonte: Autor.

Para a realização dos testes, 100mL de solução aquosa de ácido levulínico foram
colocados no reator junto com 0,300 g de catalisador. Prévio ao aquecimento, o reator foi pur-
gado várias vezes com nitrogênio e hidrogênio, posteriormente foi pressurizado com hidrogênio
(Segundo condição Tabela 9) e a entrada de hidrogênio foi fechada. Após disso, o reator foi
aquecido por jaqueta elétrica com taxa de 6 ∘C/min até a temperatura de reação. Durante o
aquecimento, a velocidade de agitação foi de 50 rpm. Após atingida a temperatura de reação, a
velocidade de agitação foi incrementada para 800 rpm e entrada do hidrogênio foi aberta. Esse
instante foi considerado como o início da reação. Após começo da reação foram amostradas
alíquotas em tempos iguais a 0,5 h, 1 h, 2 h, 3 h, 4 h e 5 h.

3.4.1 Identificação e quantificação dos compostos em solução

A identificação e quantificação dos compostos em solução foi realizada por cromatografia ga-
sosa (GC). Para tanto foi utilizado o equipamento GC system 7890A (Agilent Technology), com
coluna HP-INNOWAX e detetor FID. Detalhes do método utilizado são fornecidos no apêndice
D.

A identificação do ácido levulínico e da γ-valerolactona foi realizada segundo o
tempo de eluição determinado com a injeção de soluções de ácido levulínico e soluções de γ-
valerolactona. Desta forma, foram determinados os tempos de eluição de 3,65min e 6,00min,
para o ácido levulínico e a γ-valerolactona, respectivamente. O ácido 4-hidroxipentanóico tam-
bém foi identificado segundo o tempo de eluição, no entanto para este composto o procedimento





Capítulo 3. Materiais e Métodos 54

como padrão do ácido levulínico (AL) e do ácido 4-hidroxipentanóico (HPA). As concentrações
das três substancias foram determinados segundo Equações 9 a 11. Nessas equações A𝑖 refere-se
à área do pico do composto i determinada com o detetor FID. Os fatores de resposta 𝑓AL, 𝑓GVL
e 𝑓HPA foram determinados pelo ajuste dos parâmetros das Equações 12 e 14 com os valores
determinados da injeção das soluções da Tabela 10.

Tabela 10 – Composição das soluções utilizadas como padrões para a quantificação dos com-
postos por cromatografia gasosa

Solução Concentração / molm−3

ácido levulínico γ-valerolactona
1 430,6 0,0
2 344,5 86,1
3 258,4 172,3
4 172,3 258,4
5 86,1 344,5
6 43,1 387,5
7 0,0 430,6

Fonte: Autor.

𝑐AL = 𝑓AL AALAPD (9)

𝑐GVL = 𝑓GVL AGVLAML (10)

𝑐HPA = 𝑓HPA AHPAAPD (11)

𝑐inicialAL,𝑠𝑜𝑙𝑗 = 𝑓AL (AALAPD )𝑠𝑜𝑙𝑗
(12)

𝑐inicialGVL,𝑠𝑜𝑙𝑗 = 𝑐GVL,𝑠𝑜𝑙𝑗 + 𝑐HPA,𝑠𝑜𝑙𝑗 (13)

𝑐inicialGVL,𝑠𝑜𝑙𝑗 = 𝑓GVL (AGVLAML )𝑠𝑜𝑙𝑗
+ 𝑓HPA (AHPAAPD )𝑠𝑜𝑙𝑗

(14)

Os cálculos de conversão (X), rendimento (YGVL) e seletividade a γ-valerolactona (SGVL) foram
determinadas segundo Equações 15 a 17. Nessas equações 𝑐AL,𝑡0 , 𝑐AL,𝑡 e 𝑐GVL,𝑡 representam
a concentração inicial do ácido levulínico (molm−3) e a concentração do ácido levulínico e
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γ-valerolactona (molm−3) no momento da amostragem da alíquota, respectivamente.

X𝑡 = 𝑐AL,𝑡0 − 𝑐AL,𝑡𝑐AL,𝑡0 (15)

YGVL,𝑡 = 𝑐GVL,𝑡𝑐AL,𝑡0 (16)

SGVL,𝑡 = YGVL,𝑡X𝑡 (17)

3.4.2 Taxa inicial de reação

A taxa inicial de reação para cada um dos testes catalíticos foi calculada segundo formula de
regressão linear com as alíquotas que apresentaram conversão do ácido levulínico inferior a
20% ou unicamente com a primeira alíquota (0,5 h) quando esta apresentou conversão maior
que 20%.

3.5 Determinação dos modelos da cinética de reação

A abordagem de LHHW foi considerada para a derivação da taxa de reação. Com base nos
resultados experimentais obtidos foi selecionado um mecanismo de reação. Para esse meca-
nismo foi assumido que cada uma das etapas elementares de adsorção, dessorção ou reação na
superfície do catalisador pode ser a etapa determinante. As etapas que não são a etapa deter-
minante foram consideradas em equilíbrio. Na determinação dos modelos foi considerado que
a adsorção do ácido levulínico e do hidrogênio é competitiva ou não-competitiva. Desta forma
foram determinados quinze modelos que poderiam descrever a cinética de reação na superfície
do catalisador.

3.5.1 Concentração do hidrogênio em solução

Para a modelagem do sistema foi considerado que a concentração do hidrogênio na solução pode
ser determinada com a Lei de Henry, ou seja, foi considerado que a concentração em solução
do hidrogênio é diretamente proporcional à pressão parcial do hidrogênio. Também foi conside-
rado que a presença do ácido levulínico e da γ-valerolactona não influenciam a solubilidade do
hidrogênio. A Lei de Henry é dada pela Equação 18. Nessa equação, 𝑝H2 é a pressão parcial de
hidrogênio na condição de reação. A constante de solubilidade da lei de Henry (H(T)) é depen-
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dente da temperatura. O efeito da temperatura (T, K) na constante de solubilidade do hidrogênio
em água foi considerado segundo a Equação Geral dada por Himmelblau [185], definida pela
Equação 19, da qual a solução é dada pelas Equações 20 a 24. Os valores das constantes utili-
zadas foram A = −0,1233, B = −0,1366, C = 0,021 55, D = −0,2368 e E = 0,8249 [185].

𝑐H2 = H(T) × 𝑝H2 (18)

0 = A(log Ĥ)2 + B 1̂T + C log ĤT̂ + D log Ĥ + ÊH − 1 (19)

T̂ = T × 10−3 (20)

B̂ = C 1̂T + D
2A (21)

Ĉ = B( 1̂T)
2 + ÊT − 1
A (22)

log Ĥ = (B̂2 − Ĉ)1/2 − B̂ (23)

H(T) = 6,89555,3414,69 ( 1̂H) × 10−1 gmol−1 MPa−1 (24)

3.5.2 Concentração das espécies em solução

As concentrações das espécies em solução foram determinadas pelo balanço de massa definido
nas Equações 25 a 27. 𝑟M e 𝑟A representam as taxas de reação na superfície do catalisador, estas
são definidas segundo o modelo considerado. Estes modelos serão apresentados no capítulo 5.

𝑑𝑐AL𝑑𝑡 = −𝑟M 𝑚catV (25)𝑑𝑐HPA𝑑𝑡 = (𝑟M − 𝑟A)𝑚catV (26)𝑑𝑐GVL𝑑𝑡 = 𝑟A 𝑚catV (27)

[𝑐AL, 𝑐GVL, 𝑐HPA]0 = [𝑐AL,0, 0, 0] (28)

3.5.3 Efeito da temperatura na taxa de reação

O efeito da temperatura nas constantes da taxa de reação foi considerada segundo Equação de
Arrhenius definida em referência ao valor da constante da taxa de reação na temperatura inter-
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mediária (175 ∘C).

𝑘𝑖(T) = 𝑘Tref𝑖 exp [−EA𝑖R ( 1T − 1Tref)] (29)

Para diminuir a complexidade do ajuste foi considerado que a variação das constantes de equi-
líbrio na faixa de temperatura utilizada é negligenciável [84].

3.5.4 Ajuste dos parâmetros do modelo

A estimativa dos parâmetros dos modelos foi realizada por mínimos quadrados simples. Inicial-
mente, o problema foi definido segundo mínimos quadrados ponderados, com a função objetivo
dada pela Equação 30. Para um teste catalítico (𝑗): ̂𝐜𝑖,𝑗 e 𝐜𝑖,𝑗 são vetores (1 × 2) que contém as
concentrações do ácido levulínico e da γ-valerolactona experimentais e preditas pelo modelo no
tempo 𝑡𝑖,𝑗 , respectivamente. 𝐤 é um vetor que contém os parâmetros do modelo. N𝑟 é a quan-
tidade de testes catalíticos e N a quantidade de alíquotas amostradas em cada teste catalítico.

S(𝐤) = N𝑟∑𝑗=1
N

∑𝑖=1 𝐞𝑖,𝑗𝐐𝑖,𝑗𝐞𝑖,𝑗T = N𝑟∑𝑗=1
N

∑𝑖=1[ ̂𝐜𝑖,𝑗 − 𝐜𝑖,𝑗]𝐐𝑖,𝑗[ ̂𝐜𝑖,𝑗 − 𝐜𝑖,𝑗]T (30)

Nessa equação, o termo 𝐐𝑖,𝑗 é uma matriz (2 × 2) de ponderação dos erros. Quando [ ̂𝐜𝑖,𝑗 − 𝐜𝑖,𝑗] é
distribuído normalmente commédia zero 𝐐𝑖,𝑗 é definida como a inversa da matriz de covariância
do erro experimental [189]. Sob a consideração que a variância das concentrações das especies
em solução não vária de experimento para experimento, a Matriz 𝐐𝑖,𝑗 foi determinada com
triplicata no ponto intermediário. A variância do erro experimental do ácido levulínico e a γ-
valerolactona foi similar. Portanto, a matriz 𝐐𝑖,𝑗 foi reduzida à forma mostrada na Equação 31.
Desta forma, o problema foi reduzido a um problema de mínimos quadrados simples, Equação
32.

𝐐𝑖,𝑗 = COV(𝛆𝑗) = ⎛⎜⎜⎝
1σ2AL 0
0 1σ2GVL

⎞⎟⎟⎠𝑗
≈ 1σ2ε

⎛⎜⎜⎝
1 0
0 1

⎞⎟⎟⎠𝑗
(31)
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S(𝐤) = N𝑟∑𝑗=1
N

∑𝑖=1[ ̂𝐜𝑖,𝑗 − 𝐜𝑖,𝑗][ ̂𝐜𝑖,𝑗 − 𝐜𝑖,𝑗]T (32)

Procedimento para o ajuste do modelo

O ajuste dos modelo foi realizado em duas etapas de otimização. Para um conjunto de dados
experimentais composto de N𝑟 testes catalíticos, a primeira etapa consistiu em determinar os pa-
râmetros do modelo considerando que as N𝑟 condições iniciais do sistema de equações diferen-
ciais, definido nas Equações 25 e 27, são iguais à composição da solução antes do aquecimento
do reator. No entanto, o começo da reação (t = 0 h) foi estabelecido como o momento no qual o
sistema atinge a temperatura do teste catalítico. Embora foram tomadas precauções para dimi-
nuir a taxa de reação no período de aquecimento, uma fração do ácido levulínico é convertida
nesse intervalo de tempo. Desta forma, em uma segunda etapa, as condições iniciais do sistema
de equações diferenciais foram consideradas como parâmetros adicionais durante a resolução do
problema de otimização. Os parâmetros do modelo determinados na primeira etapa e as concen-
trações da solução antes do aquecimento do reator foram utilizadas como aproximação inicial.

S(𝐤, 𝐜𝑡0) = N𝑟∑𝑗=1
N

∑𝑖=1[ ̂𝐜𝑖,𝑗 − 𝐜𝑖,𝑗][ ̂𝐜𝑖,𝑗 − 𝐜𝑖,𝑗]T (33)

3.5.5 Significância dos parâmetros de um modelo específico

A significância dos parâmeros de um modelo foi analisada pelo Teste F para modelos aninhados
[190]. Para cada parâmetro de ummodelo foi determinado outromodelo sem a inclusão do termo
associado ao parâmetro. Esse novo modelo foi ajustado aos dados experimentais. O modelo
simples e o modelo completo foram comparados utilizando o Teste F para modelos aninhados.
Com esse fim, foi determinado a razão estatística F, definida segundo Equação 34. Para essa
equação, S(𝐤∗𝑝−𝑛) representa o valor da função objetivo do modelo simples avaliada com os
correspondentes parâmetros otimizados, S(𝐤∗𝑝) é a função objetivo do modelo completo avaliada
com os parâmetros otimizados desse modelo, 𝑛 é a diferença na quantidade de parâmetros entre
os dois modelos e ν𝑝 os graus de liberdade do modelo completo. Foi utilizado um nível de
significância de 0,05 para o cálculo do valor da distribuição F de Fisher com 𝑛 graus de liberdade
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no numerador e ν𝑝 no denominador, F𝑛,𝑣𝑝1−α .

F = [S(𝐤∗𝑝−𝑛) − S(𝐤∗𝑝)]/𝑛S(𝐤∗𝑝)/ν𝑝 (34)

Quando o valor F calculado foi inferior ao valor F𝑛,𝑣𝑝1−α considerou-se que o parâmetro desconside-
rado na determinação do modelo mais simples é não significativo. Antes de descartar o modelo
mais complexo pelo modelo mais simples, o procedimento foi repetido para todos os parâmetros
do modelo complexo. O modelo mais complexo foi descartado em favor do modelo que apre-
sentou o menor valor F. Esse procedimento foi repetido para o novo modelo, até que não fosse
possível com o nível de significância estabelecido desconsiderar nenhum outro parâmetro.

3.5.6 Discriminação de modelos

Os diferentes modelos em concorrência foram discriminados com o teste de Bartlet para igual-
dade de variâncias [191]. Para tanto foi considerado que a variância do erro experimental pode
ser estimada desde a variância dos resíduos de cada modelo. A hipótese considerada foi que a
variância dos resíduos dos modelos são iguais. A hipótese alternativa que ao menos uma das va-
riâncias é diferente. A estatística do teste de Bartlett é dada pela Equação 35 . Nessa equação 𝑛𝑚
representa a quantidade de modelos em concorrência; ν𝑖 é o grau de liberdade do modelo e σ̂ε,𝑖 a
variância calculada desde os resíduos do modelo (𝑖). A hipótese de variâncias iguais foi rejeitada
quando o valor calculado de χ2

dados foi maior ao valor da distribuição χ2𝑚−1,1−α com 𝑚 − 1 graus
de liberdade e um nível de significância de 0,05. Após rejeição da hipótese, o procedimento foi
repetido sem o modelo com maior variância nos resíduos (σ̂2ϵ,𝑖).

χ2
dados =

𝑙𝑛[σ̂2𝑝] 𝑛𝑚∑𝑖 𝑣𝑖 − 𝑛𝑚∑𝑖 [𝑣𝑖𝑙𝑛σ̂2ε,𝑖]
1 + 13(𝑛𝑚 − 1) [

𝑛𝑚∑𝑖
1𝑣𝑖 − 1∑𝑛𝑚𝑖=1 𝑣𝑖 ]

(35)

σ̂2𝑝 =
𝑛𝑚∑𝑖 𝑣𝑖σ̂2ε,𝑖

𝑛𝑚∑𝑖 𝑣𝑖
(36)
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Procedimento para discriminação dos modelos

O procedimento de discriminação entre modelos foi realizado em duas etapas. Na primeira, três
conjuntos de dados experimentais foram definidos segundo temperatura do teste catalítico. Cada
modelo foi ajustado a cada subconjunto de dados experimentais, por separado. Ou seja, não foi
considerada a restrição do efeito da temperatura nos parâmetros do modelo. Desta forma, os
modelos são mais flexíveis e requerem um menor tempo computacional para serem ajustados.
O teste de Bartlett foi aplicado aos modelos ajustados com cada conjunto de dados experimentais
por separado. Os modelos que não permaneceram como modelos adequados em algum dos três
subconjuntos foram desconsiderados. Na segunda etapa, os modelos remanescentes da primeira
etapa foram ajustados considerando o efeito da temperatura nos parâmetros do modelo.

3.5.7 Intervalo e região de confiança dos parâmetros

A partir do modelo com os 𝑝 parâmetros otimizados (S(𝐤∗𝑝)) foi derivado um modelo alternativo
com 𝑛 parâmetros fixados em um valor nas imediações do valor ótimo. Os 𝑝 − 𝑛 parâmetros do
modelo alternativo foram otimizados, (S(𝐤∗𝑝−𝑛)). Os dois modelos foram comparados segundo
o teste F. Os valores dos parâmetros fixados foram variados até que a diferença entre S(𝐤∗𝑝)
e S(𝐤∗𝑝−𝑛) não é explicada pela perda do grau de liberdade do modelo, segundo um nível de
significância estabelecido, Equação 37. Para o intervalo de confiança (𝑛 = 1) foi utilizado um
nível de significância de 0,05. As regiões de confiança foram determinadas para dois parâmetros
fixados simultaneamente.

F = [S(𝐤∗𝑝−𝑛) − S(𝐤∗𝑝)]/𝑛S(𝐤∗𝑝)/ν𝑝 ≤ F𝑛,ν1−α (37)

3.5.8 Intervalo de confiança das médias das variáveis preditas

O intervalo de confiança da média das variáveis de reposta preditas foi definido pela Equação 38,
na qual σ̂𝑐𝑗,𝑖 é definido pela Equação 40. Enquanto que o intervalo de confiança das variáveis de
reposta no tempo 𝑡𝑖 ( ̂𝑐𝑗(𝑡𝑖)) foi determinando segundo Equação 39, na qual σ̂ ̂𝑐𝑗,𝑖 é definida pela
Equação 41.

𝑐𝑗(𝑡𝑖, 𝐤∗) − 𝑡𝑣α/2σ̂𝑐𝑗,𝑖 ≤ 𝑐𝑗(𝑡𝑖) ≤ 𝑐𝑗(𝑡𝑖, 𝐤∗) + 𝑡𝑣α/2σ̂𝑐𝑗,𝑖 (38)

𝑐𝑗(𝑡𝑖, 𝐤∗) − 𝑡𝑣α/2σ̂ ̂𝑐𝑗,𝑖 ≤ ̂𝑐𝑗(𝑡𝑖) ≤ 𝑐𝑗(𝑡𝑖, 𝐤∗) + 𝑡𝑣α/2σ̂ ̂𝑐𝑗,𝑖 (39)
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Nessas Equações σ̂𝑐𝑗𝑖 e σ̂ ̂𝑐𝑖,𝑗 são definidos pelas Equações 40 e 40.

σ̂𝑐𝑗𝑖 = σ̂ε√{𝐂𝐆(𝑡𝑖)[𝐀∗]−1𝐂T𝐆T(𝑡𝑖)}𝑗,𝑗 (40)

σ̂ ̂𝑐𝑖,𝑗 = σ̂ε√1 + {𝐂𝐆(𝑡𝑖)[𝐀∗]−1𝐂T𝐆T(𝑡𝑖)}𝑗,𝑗 (41)

[𝐀∗] é a matriz 𝐀 avaliada nos parâmetros otimizados (𝐤∗). Para o caso de modelos não lineares
𝐀∗ é definida segundo Equação 43. 𝐆 é a matriz de sensibilidade do modelo, essa matriz é
função do tempo, dos parâmetros e das condições do experimento (𝐮). O componente (𝑙, 𝑚)
dessa matriz é definido pela Equação 44, para {𝑙 = 1, 2 … 𝑛} e {𝑚 = 1, 2 … 𝑝}. Com 𝑛 a
quantidade de variáveis ajustadas no modelo e 𝑝 a quantidade de parâmetros do modelo.

𝐀 = N𝑟∑𝑗
⎡⎢⎢⎣

N
∑𝑖 𝐆T(𝑡𝑖)𝐂T𝐐𝑖𝐂𝐆(𝑡𝑖)⎤⎥⎥⎦𝑗

(42)

𝐀∗ = N𝑟∑𝑗
⎡⎢⎢⎣

N
∑𝑖 𝐆T(𝑡𝑖, 𝐤∗, 𝐮)𝐂T𝐐𝑖𝐂𝐆(𝑡𝑖, 𝐤∗, 𝐮)⎤⎥⎥⎦𝑗

(43)

𝑔𝑙,𝑚 = ∂𝑐𝑙∂𝑘𝑚 = 𝑓(𝑡, 𝐤∗, 𝐮) (44)

3.5.9 Implementação computacional

A solução ao problema de minimização foi implementada em python. Para tanto, foram utili-
zados os pacotes scipy [192], numpy [193], matplotlib [194] e lmfit [195]. Foi utilizado a
abordagem sequencial/aninhada para resolver o problema de minimização. Para isso, o sistema
de equações diferenciais ordinárias foi resolvido com a rotina odeint do scipy, que utiliza
o solver LSODA [196]. Para a minimização da função objetivo foi utilizado o pacote lmfit,
que utiliza as rotinas de scipy. A rotina especifica utilizada foi leastsq, que é baseada nos
algoritmos Levenberg-Marquardt (lmdif e lmder) do MINPACK [197].
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4 Resultados Experimentais

Neste Capítulo serão apresentados os resultados das caracterizações dos diferentes catalisadores
de níquel suportado em titânia que foram preparados, junto com o estudo do efeito de estabili-
dade dos catalisadores na condição de reação. O capítulo finaliza com a apresentação e discussão
dos resultados que foram obtidos nos testes catalíticos realizados para avaliar o efeito da tem-
peratura de reação, pressão de hidrogênio e concentração de ácido levulínico na formação da
γ-valerolactona em fase aquosa.

4.1 Efeito do processo de calcinação e redução

Os efeitos das etapas de calcinação e redução nas propriedades estruturais e no grau de redu-
ção do níquel foram avaliados pelas técnicas de XRD e TPO. A amostra estudada continha teor
mássico de níquel de 35%, suportado em TiO2 e foi nomeada 35Ni-TiO2. A Tabela 7 na Seção
3.2 sintetiza os tratamentos térmicos testados e a nomenclatura adotada para as amostras. Algu-
mas delas passaram diretamente para o tratamento de redução a 320 ∘C ou 400 ∘C, logo após a
deposição-precipitação do precursor de níquel e secagem. Enquanto outras foram previamente
calcinadas em 300 ∘C.

Os padrões de difração de raios-X de todas as amostras são semelhantes e mostram
os picos caraterísticos da titânia na fase anatásio e de níquel metálico (Figura 10 A). Não foi
identificado óxido de níquel cristalino, pois sua presença seria evidente por picos de difração ao
redor de 37,4° e 43,4°. No entanto, a intensidade e largura a meia altura dos picos referentes
ao níquel, 44,5° e 51,8°, são diferentes. Na Figura 10 B o pico em torno de 51,8° de todas as
amostras foram sobrepostos para comparação. Evidentemente, a área do pico aumenta para as
amostras tratadas em maior temperatura 400°C e a largura a meia altura diminui nas mesmas
condições. Isto indica maior quantidade e cristalinidade de níquel metálico no catalisador.

O processo de redução é imprescindível para a ativação do níquel, ou seja, obtenção
do níquel metálico, que é o responsável pela etapa de hidrogenação do ácido levulínico na reação
catalítica [167]. Dessa forma, quanto mais níquel metálico presente no catalisador, a princípio,
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A partir dos cálculos apresentados na seção experimental (Seção 3.3.2) foram calcu-
lados os valores dos graus de redução das amostras apresentados na Tabela 11. Também nessa
tabela são mostrados os valores de tamanho médio de cristalito do níquel calculados segundo
equação de Scherrer [198] das medidas por difração de raios X apresentadas na Figura 10.

Tabela 11 – Efeito da condição de redução no tamanho médio de cristalito e no grau de redução
das amostras de Ni-TiO2 com fração mássica de níquel de 35% após diferentes tratamentos de
calcinação e/ou redução

Amostra Tamanho médio do cristalito/nm
(Erro: ± 1nm)

Grau de redução/%
(Erro: 1%)

35Ni-TiO2-320 9 46
35Ni-TiO2-300-320 8 42
35Ni-TiO2-400 12 66
35Ni-TiO2-300-400 12 62
Condições conforme Tabela 7. Fonte: Autor.

As quatro amostras apresentaram graus de redução inferior a 1, ou seja, que todos
os materiais apresentam uma fração de níquel não reduzido. Essa fração de níquel sem reduzir
pode estar presente como uma fase separada, isto é partículas de óxido de níquel, ou como uma
camada entre o suporte e o níquel metálico [199]. Embora nas duas amostras reduzidas a 320 ∘C
a fração de níquel na forma de óxido seja superior à do níquel metálico, não foram detectados
picos de difração de raios-X de NiO.

Os materiais tratados em uma mesma temperatura de redução, mas sob diferente
processo de calcinação, não apresentaram diferenças no tamanho médio de cristalito. Também
o grau de redução foi similar. Isto significa que a etapa de calcinação não influenciou no tamanho
da partícula de níquel nem na quantidade de níquel metálico no material.

As amostras reduzidas a 400 ∘C mostraram um valor médio de tamanho de cristalito
não muito diferente das amostras que foram reduzidas a 320 ∘C. Embora similares se considerar
o erro experimental, os resultados das duas amostras reduzidas a 400 ∘C mostraram uma ten-
dência a partículas levemente maiores em maiores temperaturas de redução. Esse leve aumento
no tamanho médio do cristalito é consistente com o maior grau de redução apresentado pelos
catalisadores reduzidos a 400 ∘C.

Sendo assim, os resultados obtidos mostraram que a etapa de calcinação não afetou
significativamente o tamanho de partícula nem o grau de redução. Além disso, mostrou que
realizar o processo de redução a 400 ∘C resulta em uma maior quantidade de níquel metálico na
amostra, enquanto que a área metálica não é afetada, visto que o leve aumento no tamanho de
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partícula é explicado pelo aumento da quantidade de níquel reduzido. A seguir é apresentado o
estudo do efeito do processo de ativação na estabilidade do níquel em condições de reação.

4.1.1 Efeito do processo de calcinação e redução na estabilidade do
níquel em condições de reação

Os materiais preparados sob diferentes condições de tratamento térmico, conforme descrito no
tópico anterior, foram testados em condições de reação, sem ácido levulínico, chamados de testes
hidrotérmicos. O intuito foi avaliar a estabilidade estrutural e química do catalisador frente às
condições de reação em reator batelada, pressão, agitação e meio aquoso. A descrição detalhada
da metodologia do teste foi apresentada na Seção 3.2.

Os testes foram realizados na condição de maior temperatura e pressão empregadas
nas reações catalíticas, 200 ∘C e 3,2MPa de hidrogênio. O hidrogênio foi adicionado quando o
sistema atingiu 200 ∘C. Essemomento foi considerado o começo do teste e foi referenciado como
tempo zero. Alíquotas dos materiais foram retiradas do reator batelada em diferentes tempos 0 h,
0,5 h, 1 h, 2 h e 3 h e foram analisadas por XRD e TPO.

A Figura 12 apresenta os difratogramas de raios-X das amostras após 0 h, 0,5 h, 1 h,
2 h e 3 h do teste hidrotérmico. Para efeito de comparação a figura contém os difratogramas das
amostras antes do teste hidrotérmico, denominadas fresh. Os materiais 35Ni-TiO2-300-320,
35Ni-TiO2-320 e 35Ni-TiO2-300-400 apresentaram aumento substancial da cristalinidade do
níquel com o aumento do tempo de teste hidrotérmico (Figura 12 A; B e C). Isso foi evidenciado
pelo aumento na intensidade do pico em torno de 44,5° e 51,8° e diminuição da largura a meia
altura do pico. No caso do material 35Ni-TiO2-400 o aumento foi consideravelmente menor
(Figura 12 D).

A Figura 13 apresenta o tamanho médio de cristalito do níquel, calculado segundo
Equação de Scherrer do pico em 51,8°. As amostras que foram calcinados antes da redução
mostraram menor estabilidade do níquel, em comparação com os materiais que não foram sub-
metidos a calcinação. Um efeito similar foi produzido pela temperatura de redução, os materiais
reduzidos a menor temperatura mostraram menor estabilidade.

O níquel no material 35Ni-TiO2-400 apresentou aumento relativo do tamanho mé-
dio de cristalito de 66%, em comparação com o valor do material fresh. No caso dos outros
catalisadores, o aumento relativo foi muito maior, 150%, 270% e 340% para 35Ni-TiO2-300-
320, 35Ni-TiO2-320, 35Ni-TiO2-300-320, respectivamente. Esse resultado indicou que o níquel
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pode ser considerado que a quantidade de níquel metálico nos materiais foi estável após 0,5 h
de experimento. Porém, conforme determinado pelos dados de XRD apresentados na Figura
12, com exceção da amostra 35Ni-TiO2-400, nesse mesmo intervalo de tempo o tamanho de
cristalito de níquel mostrou um aumento considerável para todas as demais amostras, Figura
13. Isso revela que houve sinterização e cristalização das partículas de níquel metálico. O que
pode explicar a origem do segundo evento de aumento de massa em temperatura superior a
320 ∘C, na análise por TPO desses materiais, Figura 14. Algumas partículas de níquel dispersas
na superfície da titânia foram reduzidas em um primeiro momento. Porém, após maior tempo
de tratamento hidrotérmico (acima de 0,5 h) o níquel tende a sinterizar formando partículas
maiores, o que leva ao consumo de O2 nos dados de TPO em temperaturas maiores (Figura 14)
pela difusão do oxigênio e redução do níquel no interior das partículas.

O material 35Ni-TiO2-400 após experimento parece ser formado por partículas com
tamanhos similares e maiores às do material fresh. Isto porque na análise por TPO esse material
apresentou um único evento de ganho de massa em temperatura levemente maior a do material
recém-preparado.

Estes resultados apontaram mais vantagens para a estratégia de pular a etapa de
calcinação e realizar diretamente o processo de redução do níquel após a deposição-precipitação
do precursor na titânia. Além disso, estes resultadosmostraram que o período de aquecimento do
reator em ausência de hidrogênio diminui as característicasmetálicas dos catalisadores. Também
que, a maior temperatura maior quantidade de níquel reduzido, porém uma fração do níquel no
catalisador permanece em forma não-metálica. Dependendo das condições de reação essa fração
de níquel não-metálica é reduzida in-situ.

4.2 Efeito do teor mássico de níquel

As análises por UV-Vis da solução remanescentes após deposição do níquel na titânia com teores
mássicos de níquel de 5%, 23% e 35% (Apêndice C) determinaram que a quantidade de pre-
cursor metálico depositado corresponde ao o teor mássico nominal considerado na preparação
do catalisador.

Os perfis do consumo de hidrogênio determinados na medida de TPR dos materiais
suportados com diferentes teores mássicos de níquel são apresentados na Figura 16. A análise
por TPR mostrou perfis similares de redução para os três materiais de Ni-TiO2 com diferente
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removido, como visto na Figura 18 para os matérias após ativação. A formação da fase de níquel
metálico é caracterizada pelas reflexões em 45° e 53° (2θ). O processo de ativação não alterou
a fase cristalina do suporte (Fig. 19), isso indica que este permanece estável durante a ativação
do metal. Seriam necessários estudos adicionais por outras técnicas de caracterização (TEM,
XPS) para avaliar a presença de forte interação entre o suporte e o metal (SMSI) e permitam
identificar a formação da fase TiOx, a qual tem sido identificada como potencialmente favorável
na hidrogenação do grupo carboxila [201].

Figura 18 – Difratogramas de raios-X de diferentes amostras de Ni-TiO2 com diferente teor
mássico de níquel

20 25 30 35 40 45 50 55 60 65 70 75 80

Níquel

2

*

ϴ / °

*

*

*

TiO
2

anatásio.
.. ......

.

35Ni-TiO2 fresh

5Ni-TiO2 depois de ativado

23Ni-TiO2 depois de ativado

35Ni-TiO2 depois de ativado

In
te

n
si

d
ad

e 
/ 

u
.a

.

Fonte: Autor

A Figura 20 mostra a evolução do processo de cristalização do níquel durante o
procedimento de ativação das amostras com teores mássicos de níquel de 5%, 23% e 35%. A
figura limita-se ao pico níquel (111) para facilitar a visualização do processo de cristalização.

Na Figura 20, as curvas em vermelho realçam a temperatura na qual o níquel metá-
lico começa a ficar evidente nas análises de XRD in situ. Quanto maior a quantidade de níquel
na amostra, menor a temperatura na qual o níquel começa o processo de cristalização, ou melhor
dito, menor a temperatura na qual é evidente o processo de cristalização. A mesma tendência é
observada na área do pico de difração, quanto maior o teor, maior a área ao longo da redução.
Esses resultados estão de acordo com a análise do grau de redução do níquel apresentados na
Figura 12 e com os resultados de TPR da Figura 16.

As amostras denominadas de fresh na Figura 15 são análogas s aqui caracterizadas
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na Figura 20. Quanto maior a interação metal-suporte em baixa concentração sobre o suporte
(teor mássico de 5%), mais difícil de reduzir e cristalizar. O aumento do teor de níquel para 23%
e 35% deve apresentar níquel interagindo fortemente com o suporte, mas em maior proporção
espécies com interação mais fraca, assim mais fáceis de reduzir e aglomerar com o aumento da
temperatura.

4.2.2 Fisissorção de N2 a -196°C

As isortermas de adsorção de nitrogênio são apresentadas na Figura 21A. Tanto a titânia quanto
os materiais com diferentes teores de níquel apresentaram isotermas do tipo IV, relativo a ma-
teriais mesoporosos e histerese do tipo H2a. Esse tipo de histerese é característica de poros tipo
garrafa, que provocam efeito de cavitação durante a dessorção [186].

Todos os materiais apresentaram curvas da distribuição de poros semelhantes (Fi-
gura 21B). Estas mostram uma ampla distribuição de poros na região de mesoporos. Porém
com uma quantidade expressiva de poros em torno de 60Å. A sobreposição das isotermas e da
distribuição dos tamanhos dos poros revelam que os catalisadores mantiveram as características
texturais da titânia. Os valores de área superficial, tamanho médio e volume de poros comple-
mentam esta análise (Tabela 13) mostrando que basicamente houve o preenchimento uniforme
dos poros da titânia, resultando na diminuição de área superficial e volume de poros e no aumento
do tamanho de poros com o aumento do teor de níquel nas amostras.

Figura 19 – Difratogramas de raios-X in situ das amostras de Ni-TiO2, com diferentes teores
mássicos de Níquel durante o processo de ativação: A. 5Ni-TiO2-400; B. 23Ni-TiO2-400 e C.
35Ni-TiO2-400
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Apresentado unicamente o pico (101) do TiO2 para facilitar a visualização do processo de cristalização. Os difrato-
gramas foram sobrepostos para evidenciar que a titânia na fase anatásio mantém-se estruturalmente estável durante
todo o processo de ativação do níquel. Fonte: Autor
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Figura 20 – Difração de raios-X in situ das amostras de Ni-TiO2, com diferentes teores mássicos
de Ni, durante o processo de ativação: A. 5Ni-TiO2-400; B. 23Ni-TiO2-400 e C. 35Ni-TiO2-400
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Figura 21 – A. Isotermas de adsorção-dessorção de N2 a -196°C e B. Curva da distribuição
de poros determinadas pelo método BJH da isoterma de adsorção das amostras Ni-TiO2 com
diferentes teores mássicos de níquel
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Tabela 13 – Propriedades texturais e tamanho médio de cristalito das amostras de Ni-TiO2 com
diferentes teores mássicos de níquel após ativação (erro=5%)

Amostra Área BET/
(m2g−1)

Volume de poro/
(cm3g−1) Diâmetro médio de

poro/ (nm)
Tamanho médio

de cristalito/ (nm)𝑎
TiO2-400 105 0,226 8,4 10
5Ni-TiO2-400 102 0,210 8,3 17
23Ni-TiO2-400 90 0,195 8,7 10
35Ni-TiO2-400 70 0,179 10,2 16𝑎 Estimado desde os resultados de difração de raios-X in-situ. Fonte: Autor.

4.2.3 Efeito da quantidade de níquel no catalisador na atividade
catalítica

Os catalisadores com teores mássicos de níquel 5%, 23% e 35% foram submetidos a testes de
atividade catalítica. A condição da reação foi a mesma aplicada nos testes hidrotérmicos rela-
tados na seção anterior, mas com presença de ácido levulínico. Os parâmetros usados foram
5,51MPa de hidrogênio (em condição de reação), temperatura de 200 ∘C, massa de catalisador
de 400mg e concentração inicial de ácido levulínico de 290molm−3. Devido aos resultados
mostrados na seção 4.1.1, sobre a perda da característica metálica do catalisador durante o aque-
cimento do reator, as reações catalíticas foram realizadas com a pressão de hidrogênio fornecido
antes do aquecimento do reator (3,2MPa, 30 ∘C).

A Figura 22 apresenta os resultados em termos de rendimento a γ-valerolactona após
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Figura 23 – Cromatrograma exemplo de uma alíquota
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Condição: T = 200 ∘C. 𝑐AL,0 = 410molm−3. 𝑝H2
= 3,1MPa. 𝑡 = 3 h. 𝑚cat = 0,300 g. Catalisador:

35Ni-TiO2-400. 1. Ácido Levulínico. 2. γ-valerolactona, 3. ácido 4-hidroxipentanóico. Fonte: Autor.

A análise apresentada a seguir indica que essa substância corresponde ao ácido 4-
hidroxipentanóico, que corresponde ao intermediário na hidrogenação do ácido levulínico.

4.3.1 Rota de formação da γ-valerolactona

Conforme apresentado no Capítulo 2 (seção 2.3.1, página 33), existem duas rotas de formação
da γ-valerolactona a partir da hidrogenação do ácido levulínico [26]. A primeira consiste na hi-
drogenação do ácido levulínico para o ácido 4-hidroxipentanóico e posterior esterificação para
formar a γ-valerolactona. A segunda rota começa com a desidratação do ácido levulínico para
(α, β) - angélica lactonas e a posterior hidrogenação dessa(s) molécula(s) para formar γ-valero-
lactona.

Em cromatografia gasosa, o tempo de eluição de uma substância está em grande
parte relacionada à sua temperatura de ebulição. Desta forma, para substâncias similares, as de
menor ponto de ebulição terão tempos de retençãomenores. A Tabela 14 apresenta as temperatu-
ras de ebulição de compostos relacionados com a reação de interesse. Em condição atmosférica,
a temperatura de ebulição da α – angelica lactona, γ-valerolactona e ácido levulínico são 186 ∘C ,
207 ∘C e 245 ∘C, respectivamente. A injeção de uma solução de α-angêlica lactona (Apêndice D)
confirmou que esta apresenta tempo de eluição menor à γ-valerolactona (2,79min vs 3,65min).
O ponto de ebulição da β-angêlica lactona é 209 ∘C. Embora essa substância não foi analisada
por cromatografia gasosa, o tempo de retenção deve ser inferior ao do ácido levulínico. Portanto,
a terceira substância detectada não corresponde às (α, β) – angélica lactonas.

O pico em 6,25min poderia corresponder a um subproduto de uma reação lateral.
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Tabela 14 – Temperatura de ebulição de substâncias relacionadas com a reação de hidrogenação
do ácido levulínico em água

Substância Temperatura de ebulição/°C
Ácido levulínico 245
γ-valerolactona 207
α-angêlica lactona 186
β-angêlica lactona 209
1,4-pentanediol 202
2-metil-tetrahidrofurano 80
ácido valérico 185
ácido 4-hidroxipentanóico a 242 b

277(±23) c

a Valor predito, com: b EPI Suite™ (www.epa.gov) ou c ACD/Labs Per-
cepta Platform - PhysChem Module. Fonte: Royal Society of Chemistry
[202].

Os compostos geralmente reportados na literatura como coprodutos da hidrogenação de ácido
levulínico para γ-valerolactona são o 1,4-pentanediol, 2-metil-tetrahidrofurano e ácido valérico.
Esses produtos têm origem na hidrogenação da γ-valerolactona [25].

O 1,4-pentanediol possui temperatura de ebulição de 202 ∘C. Análise desse com-
posto por cromatografia gasosa determinou um tempo de retenção de 4,73min (Apêndice D).
O 2-metil-tetrahidrofurano e o ácido valérico apresentam temperaturas de ebulição de 80 ∘C e
185 ∘C, respectivamente. Portanto, nenhum desses compostos corresponderia à substancia que
elude em 6,25min.

No referente ao ácido 4-hidroxipentanóico não existem valores experimentais da
temperatura de ebulição, mas valores preditos indicam uma temperatura de ebulição de 242 ∘C
ou (277 ± 23) ∘C. Esses valores sugerem um tempo de eluição do ácido 4-hidroxipentanóico
similar ou superior ao do ácido levulínico. Além disso, a reação de desidratação do ácido 4-
hidroxipentanóico para formar γ-valerolactona é uma reação reversível, Equação 45. Wong et
al. [188] mostraram que a γ-valerolactona é estável em água a temperatura ambiente, mas que a
reação de hidratação da γ-valerolactona para formar ácido 4-hidroxipentanóico pode ocorrer a
100 ∘C. Portanto, uma solução de γ-valerolactona em água foi colocada em refluxo durante 18
h, para favorecer a formação do ácido 4-hidroxipentanóico. A análise por cromatografia gasosa
da solução após 18 h de refluxo mostrou a formação de uma substância com tempo de eluição
igual ao produto detectado nas alíquotas dos testes catalíticos. Esses resultados indicam que o
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postos em solução foram quantificados, as concentrações dos compostos em solução foram cor-
rigidas em função do balanço dos átomos de carbono, segundo a Equação 46. No qual, 𝑐Alíquota𝑖
é a concentração do composto 𝑖 na alíquota (molm−3) determinada por cromatografia gasosa,
𝑐𝑖 a concentração do composto 𝑖 na solução dentro do reator (molm−3), 𝑛C,i a quantidade de
átomos de carbonos na molécula do composto 𝑖, cinco (5) para os três compostos.

𝑐𝑖 = 𝑛C,𝑖𝑐Alíquota𝑖∑𝑗 𝑛C,𝑗𝑐Alíquota𝑗
𝑛C,AL𝑛C,𝑖 𝑐InicialAL = 𝑐Alíquota𝑖∑𝑗 𝑐Alíquota𝑗

𝑐InicialAL (46)

4.4 Desempenho do catalisador 35Ni-TiO2-400 na

hidrogenação do ácido levulínico para γ-valerolactona

O desempenho do catalisador 35Ni-TiO2-400 foi avaliado em diferentes condições de reação,
nos quais foram considerados os efeitos da pressão de hidrogênio (1,03MPa, 2,07MPa e 3,1MPa,
a 30 ∘C), temperatura de reação (150 ∘C, 175 ∘C e 200 ∘C) e concentração inicial de ácido levulí-
nico (169molm−3, 290molm−3 e 410molm−3).

A Figura 25 apresenta os resultados da conversão do ácido levulínico e do rendi-
mento a γ-valerolactona em função do tempo de reação para as reações realizadas nas diferentes
temperaturas. A conversão do ácido levulínico foi completa nos testes catalíticos à temperatura
de 200 ∘C e concentração de ácido levulínico de 290molm−3, tanto na reação com pressão de H2

de 1,03MPa como na reação com 3,1MPa. Os experimentos nas outras condições requereriam
tempos maiores a 5 h para apresentar conversão completa do ácido levulínico.

O rendimento a γ-valerolactona mostrou a mesma tendência da conversão. Nas rea-
ções nas quais o ácido levulínico apresentou conversão completa, o rendimento a γ-valerolactona
atingiu o valor máximo e não variou em tempos maiores de reação. Isto indica que nas condi-
ções dos testes catalíticos utilizadas não ocorrem reações laterais que diminuam o rendimento a
γ-valerolactona.

A Figura 26 apresenta os gráficos do rendimento e da seletividade a γ-valerolactona
em função da conversão do ácido levulínico para as diferentes alíquotas amostradas. Em todas
as alíquotas, as seletividades à γ-valerolactona estiveram entre 95% e 98%. Como visto na
Figura 26 B, não foi evidente uma relação entre a temperatura de reação e a seletividade a γ-
valerolactona. Isto quer dizer, que a distribuição dos produtos da reação nas alíquotas foi pouco
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um modelo completo e um planejamento 23 com triplicata no ponto central. Esses resultados
são apresentados de forma gráfica nas Figura 27, para os efeitos em dois níveis da temperatura,
pressão de hidrogênio e concentração inicial de ácido levulínico. Os efeitos identificados como
mais significativos foram a temperatura, a pressão e a interação entre a temperatura e a pressão
de hidrogênio. A temperatura de reação foi a variável que afetou em maior medida à taxa inicial
de reação. Nas condições de baixa temperatura (150 ∘C) as taxas iniciais de reação foram inferi-
ores a 30 molm−3 h−1, enquanto que nas reações realizadas a 200 ∘C, as taxas de reação foram
superiores a 100 molm−3 h−1.

Tabela 15 – Taxa inicial de reação em função da pressão de hidrogênio, concentração de ácido
levulínico e temperatura de reação

Experimento Pressão
a 30°C

Conc. de ácido
levulínico inicial Temperatura Pressão em

cond. de reação
Taxa inicial
de reação

MPa molm−3 ∘C MPa molm−3 h−1

1 2,07 169 175 3,06 35,0
2 1,03 290 175 1,65 19,1
3 2,07 290 175 3,27 42,2
4 2,07 290 175 3,27 43,6
5 2,07 290 175 3,27 42,8
6 2,07 410 175 3,23 43,3
7 3,10 290 175 4,87 51,6
8 3,10 410 200 5,36 176,0
9 1,03 410 200 2,34 115,2
10 1,03 169 200 2,38 102,2
11 2,07 290 200 3,76 100,7
12 3,10 169 200 5,40 166,6
13 1,03 169 150 1,54 15,8
14 3,10 410 150 4,31 21,1
15 3,10 169 150 4,31 27,2
16 1,03 410 150 1,60 10,8
17 2,07 290 150 2,91 19,3

Informação adicional: Catalisador: 35Ni-TiO2-400. 𝑚cat = 0,300 g, Vsol = 100mL. Fonte: Autor.

A Figura 27 (A1 e A2) mostram o efeito da pressão de hidrogênio (1,03MPa e
3,1MPa) em temperaturas de 150 ∘C e 200 ∘C, respectivamente. Em ambos casos foram realiza-
dos experimentos com concentrações iniciais de ácido levulínico de 169molm−3 e 410molm−3.
Em todos os casos, uma maior pressão de hidrogênio implicou uma maior taxa inicial de reação,
esse efeito é mais facilmente apreciável na condição de maior temperatura (200 ∘C, Figura 27
A2).

Os resultados mostrados na Tabela 16 ou nas Figuras 27 (A1 e A2) mostram que
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Tabela 16 – Resultados da regressão linear da taxa inicial de reação considerando os efeitos em
dois níveis para um modelo linear completo e um modelo linear reduzido

Modelo completo𝑟AL = 𝑘0 + 𝑘1T + 𝑘2𝑝H2 + 𝑘3𝑐AL + 𝑘4𝑐ALT + 𝑘5𝑝H2T + 𝑘6𝑐AL𝑝H2 + 𝑘7𝑐AL𝑝H2T
Número observações: 11 R2: 0,920
Grau liberdade resíduos: 3 R2 ajustado: 0,735
Grau liberdade modelo: 7 Estatística F: 4,955

Efeito Coeficiente Desvio padrão valor p
Intercepção 69,4 9,4 0,005
Temperatura (T) 60,6 11,0 0,012
Pressão de hidrogênio (pH2) 18,4 11,0 0,194
Temperatura-Pressão 12,9 11,0 0,325
Temperatura-Concentração 4,2 11,0 0,729
Conc. de ác. levulínico (cAL) 1,4 11,0 0,906
Pressão-Concentração −0,6 11,0 0,961
Temperatura-Concentração-Pressão −0,3 11,0 0,979

Modelo Reduzido𝑟AL = 𝑘0 + 𝑘1T + 𝑘2𝑝H2 + 𝑘5𝑝H2T
Número observações: 11 R2: 0,916
Grau liberdade resíduos: 7 R2 ajustado: 0,880
Grau liberdade modelo: 3 Estatística F: 25,45

Efeito Coeficiente Desvio padrão valor p
Intercepção 69,4 6,3 0,000
Temperatura 60,6 7,4 0,000
Pressão 18,4 7,4 0,042
Temperatura-Pressão 12,9 7,4 0,124
Fonte: Autor.

a interação entre os efeitos da pressão de hidrogênio e a concentração de ácido levulínico na
taxa inicial de reação é não significativa. Ou seja, o efeito da pressão de hidrogênio na taxa
inicial de reação não mostrou ter dependência da concentração do ácido levulínico. Por outro
lado, foi evidente a interação entre os efeitos da pressão de hidrogênio e a temperatura de reação,
como mostrado na Tabela 16 e nas Figuras 27 (B1 e B2). Essas figuras comparam o efeito da
temperatura na taxa inicial de reação para os experimentos realizados em dois níveis de pres-
são de hidrogênio (1,03MPa e 3,10MPa) e concentração de ácido levulínico (169molm−3 e
410molm−3). Na condição de maior temperatura (200 ∘C) o efeito da pressão de hidrogênio foi
relativamente maior que na condição de menor temperatura (150 ∘C).
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efeito da temperatura mostrado na Figura 28 é consistente com o comportamento exponencial
da lei de Arrhenius. Por sua parte, a Figura 28 B acentuam os resultados obtidos na Tabela 16
que mostrou que entre os três fatores considerados, a concentração do ácido levulínico apresenta
o menor efeito sobre a taxa inicial de reação. No Capítulo 5 são apresentados os modelos de
taxa de reação derivados segundo a abordagem LHHW e no Capítulo 6 são apresentados os
resultados do ajuste desses modelos.
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obtidos são mais facilmente descritos por um modelo cinético no qual a adsorção do ácido levu-
línico e do hidrogênio ocorrem sobre sítios metálicos diferentes. Pelo contrário, no trabalho de
Piskun et al. [84] o modelo melhor ajustado aos dados experimental correspondeu à adsorção
competitiva entre o ácido levulínico, o hidrogênio e a γ-valerolactona.

Por outro lado, segundo cálculos teóricos (DFT), Song et al. [74] indicaram que
para um catalisador Ni–NiO o hidrogênio absorveria preferencial sobre o superfície metálica,
enquanto que a adsorção do ácido levulínico seria sobre a superfície do óxido. Nesse caso a
reação ocorreria na interface entre as duas superfícies. A Tabela 17, apresenta os valores de
energia de adsorção determinados por Song et al. [74].

Tabela 17 – Energia de adsorção (eV) do hidrogênio e ácido levulínico sobre níquel metálico e
óxido de níquel

Substrato Superfície
Ni (111) NiO (111)

Hidrogênio (H) -2.80 -2.58
Hidrogênio molecular (H2) -0.29 -0.10
Ácido levulínico -0.40 -2.90
Fonte: Song et al. [74]

No foram encontrados na revisão da literatura estudos que avaliem a adsorção de
ácido levulínico sobre a superfície da titânia anatásio. No entanto, como indicado por Pacchioni
[203], em forma geral, os ácidos carboxílicos adsorvem fortemente na superfície dos óxidos
metálicos, formando uma ligação entre o oxigênio (do carboxilato) e os cátions da superfície
do óxido. Por exemplo, Ishikawa et al. [182] para um catalisador de Cu–ZrO2 propõem que a
adsorção do hidrogênio é sobre a superfície do cobre metálico, enquanto que o ácido levulínico
adsorveria sobre a superfície do ZrO2, desta forma a reação ocorreria na interface entre as duas
superfícies. Neste estudo foi sugerido que a etapa determinante é a adsorção dissociativa do
hidrogênio.

Desta forma, considerando a composição do catalisador que foi utilizado (Ni–TiO2),
este pode ser descrito em função de três tipos de sítios, Figura 30. O primeiro tipo de sítio (𝑙1)
é considerado para desenvolver os modelos de adsorção não competitiva entre o hidrogênio e o
ácido levulínico. Como mostrado nos diversos enfoques na literatura, este poderia corresponder
à um sítio na superfície metálica [56, 84] ou a um sítio na superfície do óxido [74, 182]. Mas em
todo caso, sem importar as características desse tipo de sítio, a formato da equação que representa
o modelo derivado da abordagem LHHW é o mesmo, mas com significado físico diferente. O
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(Eq. 52). Quando a adsorção do hidrogênio é molecular, a reação na superfície é representada
pela Equação 56. No caso de adsorção dissociativa, a reação na superfície é representada pelas
Equações 57 e 58.

Etapas de adsorção - dessorção

AL + l1 −−−→←−−− AL ⋅ l1 (48)

GVL + l1 −−−→←−−− GVL ⋅ l1 (49)

HPA + l1 −−−→←−−− HPA ⋅ l1 (50)

H2 + l2 −−−→←−−− H2 ⋅ l2 (51)

H2 + 2 l2 −−−→←−−− 2H ⋅ l2 (52)

AL + l3 −−−→←−−− LA−l3 (53)

HPA + l3 −−−→←−−− HPA ⋅ l3 (54)

GVL + l3 −−−→←−−− GVL ⋅ l3 (55)

Reações na superfície

AL ⋅ l1 + H2 ⋅ l2 −−−→←−−− HPA ⋅ l1 + l2 (56)

AL ⋅ l1 + H ⋅ l2 −−−→←−−− HAL ⋅ l1 + l2 (57)

HAL ⋅ l1 + H ⋅ l2 −−−→←−−− HPA ⋅ l1 + l2 (58)

HPA ⋅ l3 −−−→←−−− GVL ⋅ l3 (59)

Os modelos apresentados a seguir foram derivados considerando cada uma das eta-
pas como a etapa determinante e que as outras etapas encontram-se em equilíbrio.

5.1.1 Derivação da taxa de formação do ácido 4-hidroxipentanóico

Adsorção do ácido levulínico como etapa determinante

AL + l1 −−−→←−−− AL ⋅ l1 𝑟AL = 𝑘AL𝑐ALθ𝑙1L1 − 𝑘ALKAL
θLA⋅𝑙1L1 (60)

Devido que a etapa assumida como determinante é a adsorção do ácido levulínico é possível
considerar que a concentração deste ácido adsorvido é próxima de zero, quer dizer, θAL⋅𝑙1 ≈ 0.
Isto porque uma vez adsorvido, o ácido reage rapidamente. A partir dessa consideração, a taxa
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de adsorção do ácido levulínico é dada pela Equação 61.

𝑟AL = 𝑘AL𝑐ALθ𝑙1L1 (61)

O único tipo de sítio que é explícito na taxa de reação na Equação 61 é o sítio 𝑙1. Essa equação
foi derivada sem realizar nenhuma consideração sobre a forma de adsorção, competitiva ou
não competitiva. Portanto, esta é válida para as duas situações. A diferença entre as formas
de adsorção consideradas é dada pelo formato da equação que define os sítios ativos livres 𝑙1.
Quando considerada a adsorção competitiva, os sítios ativos 𝑙1 e 𝑙2 são equivalentes. Nesse
caso, a equação dos sítios livres 𝑙1 é função da concentração do hidrogênio adsorvido (Equação
62). Enquanto que no caso de adsorção não competitiva, os sítios livres 𝑙1 são independentes da
adsorção do hidrogênio, Equação 63.

1 = θ𝑙1 + θAL⋅𝑙1 + θGVL⋅𝑙1 + θHPA⋅𝑙1 + θH2⋅𝑙1 + θH⋅𝑙1 (62)

1 = θ𝑙1 + θAL⋅𝑙1 + θGVL⋅𝑙1 + θHPA⋅𝑙1 (63)

Como explicado, a fração do ácido levulínico adsorvido é próxima de zero, θAL⋅𝑙1 ≈ 0. A
concentração das outras espécies adsorvidas são derivadas da consideração que as etapas ele-
mentares diferentes à adsorção do ácido levulínico encontram-se em equilíbrio.

θGVL⋅𝑙1 = KGVL𝑐GVLθ𝑙1 (64)

θH2⋅𝑙2 = KH2𝑐H2θ𝑙2 (65)

θH⋅𝑙2 = √KH2𝑐Hθ𝑙2 (66)

θHPA⋅𝑙1 = KHPA𝑐HPAθ𝑙1 (67)

No caso da adsorção competitiva, quando a adsorção do hidrogênio é dissociativa a fração do
hidrogênio adsorvido de forma molecular é negligenciada (θH2⋅𝑙1 ≈0). Por outro lado, quando a
adsorção do hidrogênio é não dissociativa o termo que representa a fração do hidrogênio disso-
ciado é desconsiderado (θH⋅𝑙1 = 0). No caso da adsorção não competitiva, a taxa de adsorção do
ácido levulínico não é afetada pelo modo de adsorção do hidrogênio. Desta foma, para o caso
da adsorção do ácido levulínico como etapa determinante são derivados três modelos, represen-
tados pelas Equações 68 a 70. Nessa Equação L1 representa a quantidade total no catalisador
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dos sítios 𝑙1.

𝑟AL = 𝑘AL
𝑐AL1 + KGVL𝑐GVL + KHPA𝑐HPA + KH2𝑐H2

L1 (68)

𝑟AL = 𝑘AL
𝑐AL1 + KGVL𝑐GVL + KHPA𝑐HPA + √KH2𝑐H2

L1 (69)

𝑟AL = 𝑘AL
𝑐AL1 + KGVL𝑐GVL + KHPA𝑐HPA

L1 (70)

Adsorção do hidrogênio como etapa determinante

No caso da adsorção não dissociativa a etapa de adsorção do hidrogênio é dada pela Equação
71. Nessa Equação L2 representa a quantidade total no catalisador dos sítios 𝑙2.

H2 + l2 −−−→←−−− H2 ⋅ l2 𝑟H2 = 𝑘H2𝑐H2θ𝑙2L2 − 𝑘H2KH2
θH2⋅𝑙2L2 (71)

e no caso de adsorção dissociativa, a etapa de adsorção considerada é definida na Equação 72.

H2 + 2 l2 −−−→←−−− 2H ⋅ l2 𝑟H2 = 𝑘H2L2 𝑐H2(θ𝑙2L2)2 − 𝑘H2L2KH2
(θH⋅𝑙2L2)2 (72)

Sendo que a adsorção do hidrogênio é a etapa determinante, a concentração do hidrogênio ad-
sorvido (molecular ou dissociado) é próxima de zero, quer dizer, θH2⋅𝑙2 ≈ 0 ou θH⋅𝑙2 ≈ 0. Isto
porque é considerado que assim que adsorvido reage rapidamente.

Para o caso de adsorção não competitiva, o balanço de sítios ativos 𝑙2 é definido pelas
Equações 73 e 74, para ambas as situações de adsorção molecular ou dissociativa do hidrogênio,
respectivamente. Em ambos os casos devido à consideração anterior, a quantidade de sítios
ativos 𝑙2 permanece constante e igual a quantidade de sítios L2 totais.

1 = θ𝑙2 + θH2⋅𝑙2 = 𝑙2 (73)

1 = θ𝑙2 + θH⋅𝑙2 = 𝑙2 (74)

Portanto, para adsorção não competitiva, a taxa de adsorção do hidrogênio é dada por uma
mesma equação, sem importar a forma de adsorção do hidrogênio, Equação 75. Essa equação é
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independente da quantidade de sítios livres.

𝑟H2 = 𝑘H2𝑐H2L2 (75)

No caso de adsorção competitiva, em forma geral o balanço de sítios ativos 𝑙2 é dado pela Equa-
ção 76. Mas pelo motivo exposto, os termos relativos à adsorção do hidrogênio são negligenci-
ados, θH2⋅𝑙2 = 0 e θH⋅𝑙2 = 0.

1 = 𝑙2 + θAL⋅𝑙2 + θHPA⋅𝑙2 + θGVL⋅𝑙2 + θH2⋅𝑙2 + θH⋅𝑙2 (76)

As concentrações das espécies adsorvidas são obtidas da consideração do equilíbrio das etapas
elementares diferentes à adsorção do hidrogênio.

θGVL⋅𝑙1 = KGVL𝑐GVLθ𝑙1 (77)

θAL⋅𝑙1 = KAL𝑐ALθ𝑙1 (78)

θHPA⋅𝑙1 = KHPA𝑐HPAθ𝑙1 (79)

Desta maneira, a taxa de adsorção não dissociativa do hidrogênio é dada pela Equação 80 e para
o caso de adsorção dissociativa é dada pela Equação 81.

𝑟H2 = 𝑘H2𝑐H21 + KAL𝑐AL + KGVL𝑐GVL + KHPA𝑐HPA
L2 (80)

𝑟H2 = 𝑘H2𝑐H2(1 + KAL𝑐AL + KGVL𝑐GVL + KHPA𝑐HPA)2 L2 (81)

Em resumo, para o caso de adsorção do hidrogênio como etapa determinante foram
determinados três modelos diferentes. O primeiro é descrito pela Equação 75, este aplica para
os casos de adsorção não competitiva do hidrogênio com o ácido levulínico, tanto para o caso
de adsorção dissociativa ou molecular do hidrogênio. Os outros dos modelos são para o caso de
adsorção competitiva entre o ácido levulínico é o hidrogênio, um deles considerando a adsorção
molecular (Eq. 80) e o outro a adsorção dissociativa do hidrogênio (Eq. 81).

Dessorção do ácido 4-hidroxipentanóico como a etapa determinante

HPA ⋅ l1 −−−→←−−− HPA + l1 𝑟HPA = 𝑘HPAθHPA⋅𝑙1L1 − 𝑘HPAKHPA𝑐HPAθ𝑙1L1 (82)
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A concentração das espécies adsorvidas são obtidas da consideração do equilíbrio das outras
etapas elementares.

θGVL⋅𝑙1 = KGVL𝑐GVLθ𝑙1 (83)

θAL⋅𝑙1 = KAL𝑐ALθ𝑙1 (84)

θHPA⋅𝑙1 = KHPA𝑐HPAθ𝑙1 (85)

θH2⋅𝑙2 = KH2𝑐H2θ𝑙2 (86)

θH⋅𝑙2 = √KH2𝑐H2θ𝑙2 (87)

No caso de adsorção não dissociativa a concentração do ácido 4-hidroxipentanóico adsorvido é
dado pela Equação 88.

θHPA⋅𝑙1L1 = KsrθAL⋅𝑙1θH2⋅𝑙2θ𝑙2
(88)

E no caso de adsorção dissociativa pela Equação 89.

θHPA⋅𝑙1 = KsrθAL⋅𝑙1θ2H⋅𝑙2θ2𝑙2
(89)

Para ambos casos de adsorção do hidrogênio, substituindo as concentrações das espécies adsor-
vidas na taxa de dessorção do ácido 4-hidroxipentanóico a taxa de reação é dada pela Equação
90. A equação determinada não depende dos sítios livres 𝑙2.

𝑟HPA = 𝑘HPA(KsrKALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPA𝑐HPA)θ𝑙1L1 (90)

Essa equação foi derivada para o caso de adsorção não competitiva, mas a mesma equação é
obtida se considerar adsorção competitiva. A diferença entre as diferentes considerações está
na definição dos balanços do sítios livres 𝑙1, segundo Equações 62 e 63. Assim, para o caso de
adsorção não competitiva é determinada uma mesma taxa de reação para o caso dos dois modos
de adsorção do hidrogênio, molecular ou dissociativa, definida pela Equação 91. Para o caso
de adsorção competitiva com adsorção dissociativa do hidrogênio é obtida a taxa definida pela
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Equação 92 e no caso não dissociativa a taxa mostrada na Equação 93.

𝑟HPA = 𝑘HPA
KsrKALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPA𝑐HPA1 + KAL𝑐AL + KGVL𝑐GVL + KsrKALKH2𝑐AL𝑐H2

L1 (91)

𝑟HPA = 𝑘HPA
KsrKALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPA𝑐HPA

1 + KAL𝑐AL + KGVL𝑐GVL + KsrKALKH2𝑐AL𝑐H2 + √KH2𝑐H2
L1 (92)

𝑟HPA = 𝑘HPA
KsrKALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPA𝑐HPA1 + KAL𝑐AL + KGVL𝑐GVL + KsrKALKH2𝑐AL𝑐H2 + KH2𝑐H2

L1 (93)

Reação na superfície como a etapa determinante

As etapas de reação na superfície dependem da forma de adsorção do hidrogênio. Quando este
adsorve de forma molecular, a reação na superfície é representada pela Equação 94.

AL ⋅ l1 + H2 ⋅ l2 −−−→←−−− HPA ⋅ l1 + l2 𝑟sr = 𝑘srθAL⋅𝑙1L1θH2⋅𝑙2L2 − 𝑘srKsr
θHPA⋅𝑙1L1θ𝑙2L2

(94)

E quando o hidrogênio adsorve de forma dissociativa, a reação de hidrogênio é considerada
como ocorrendo em duas etapas, através da formação do intermediário HAL ⋅ l1.

AL ⋅ l1 + H ⋅ l2 −−−→←−−− HAL ⋅ l1 + l2 𝑟sr1 = 𝑘sr1θAL⋅𝑙1L1θH⋅𝑙2L2 − 𝑘sr1Ksr1
θHAL⋅𝑙1L1θ𝑙2L2

(95)

HAL ⋅ l1 + H ⋅ l2 −−−→←−−− HPA ⋅ l1 + l2 𝑟sr2 = 𝑘sr2θHAL⋅𝑙1L1θH⋅𝑙2L2 − 𝑘sr2Ksr2
θHPA⋅𝑙1L1θ𝑙2L2

(96)

Quando a etapa determinante é a formação do intermediário HAL ⋅ l1, Equação 95, a quanti-
dade deste na superfície do catalisador pode ser negligenciada, porque uma vez formado reage
rapidamente. Consequentemente, para esse caso a taxa de reação é simplificada para a forma
mostrada na Equação 97. Quando a etapa determinante é a formação do HPA ⋅ l1, Equação 96,
a priori não é possível realizar a mesma consideração, porque o intermediário HAL ⋅ l1 pode
acumular na superfície do catalisador e a quantidade do HPA ⋅ l1 dependerá da concentração do
ácido 4-hidroxipentanóico em solução, além da constante de adsorção.

𝑟sr1 = 𝑘sr1θAL⋅𝑙1L1θH⋅𝑙2L2 (97)
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A concentração das espécies adsorvidas são obtidas da consideração do equilíbiro das outras
etapas elementares.

θAL⋅𝑙1 = KAL𝑐ALθ𝑙1 (98)

θHPA⋅𝑙1 = KHPA𝑐HPAθ𝑙1 (99)

θGVL⋅𝑙1 = KGVL𝑐GVLθ𝑙1 (100)

θH2⋅𝑙2 = KH2𝑐H2θ𝑙2 (101)

θH⋅𝑙2 = √KH2𝑐H2θ𝑙2 (102)

Para o caso de adsorção dissociativa, a concentração do intermediário é dada pela Equação 103.

θHAL⋅𝑙1 = Ksr1θAL⋅𝑙1θH⋅𝑙2θ𝑙2
(103)

Substituindo as concentrações das espécies adsorvidas na Equação 103 é obtida a Equação 104.

θHAL⋅𝑙1 = Ksr1KAL𝑐AL√KH2𝑐H2θ𝑙1 (104)

Desta forma as taxas de reação são dadas pela Equação 105 a 107, para as etapas elementares
definidas nas Equações 94 a 96, respectivamente.

𝑟sr = 𝑘srL (KALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPAKsr
𝑐HPA) θ𝑙1L1θ𝑙2L2 (105)

𝑟sr1 = 𝑘sr1L KALK1/2H2 𝑐AL√𝑐H2θ𝑙1L1θ𝑙2L2 (106)

𝑟sr2 = 𝑘sr2L Ksr1 (KALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPAKsr
𝑐HPA) θ𝑙1L1θ𝑙2L2 (107)

Para o caso de adsorção molecular do hidrogênio, a taxa de reação quando a adsorção é não
competitiva é dada pela Equação 108. E quando a adsorção é competitiva significa que o sítio 𝑙1
é equivalente ao sítio 𝑙2, desta forma θ𝑙1θ𝑙2 = θ𝑙12, portanto a taxa de reação é dada pela Equação
109.

𝑟sr = 𝑘sr

KALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPAKsr
𝑐HPA(1 + KAL𝑐AL + KHPA𝑐HPA + KGVL𝑐GVL)(1 + KH2𝑐H2) L1L L2L L (108)
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𝑟sr = 𝑘sr

KALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPAKsr
𝑐HPA(1 + KAL𝑐AL + KHPA𝑐HPA + KGVL𝑐GVL + KH2𝑐H2)2 L (109)

No caso de adsorção dissociativa do hidrogênio com a formação do intermediário
HAL ⋅ l1 como etapa determinante, quando a adsorção é não competitiva a taxa de formação é
dada pela Equação 110. E quando a adsorção é competitiva é dada pela Equação 111.

𝑟sr1 = 𝑘sr1

KALK1/2H2 𝑐AL√𝑐H2
(1 + KAL𝑐AL + KHPA𝑐HPA + KGVL𝑐GVL)(1 + √KH2𝑐H2)

L1L L2L L (110)

𝑟sr1 = 𝑘sr1

KALK1/2H2 𝑐AL√𝑐H2
(1 + KAL𝑐AL + KHPA𝑐HPA + KGVL𝑐GVL + √KH2𝑐H2)2 L (111)

Para o caso de adsorção dissociativa do hidrogênio com a formação do ácido 4-hidroxipentanóico
como etapa determinante, a taxa de formação é dada pela Equação 112 ou 113 quando a adsorção
é não competitiva ou competitiva, respectivamente.

𝑟sr2 = 𝑘sr2Ksr1 (KALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPAKsr
𝑐HPA) L2L L

(1 + KAL𝑐AL + KHPA𝑐HPA + KGVL𝑐GVL + Ksr,1KALK1/2H2𝑐AL𝑐1/2H2 )(1 + √KH2𝑐H2)
(112)

𝑟sr2 = 𝑘sr2Ksr1 (KALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPAKsr
𝑐HPA) L

(1 + KAL𝑐AL + KHPA𝑐HPA + KGVL𝑐GVL + √KH2𝑐H2 + Ksr,1KALK1/2H2𝑐AL𝑐1/2H2 )2
(113)

Em resumo,

para o caso da reação na superfície do catalisador como a etapa determinante foram obtidos seis
modelos, definidos pelas Equações 108 a 113.

5.1.2 Derivação da taxa de formação da γ-valerolactona, (𝑟A)
A reação de esterificação do ácido 4-hidroxipentanóico pode ocorrer em fase aquosa sem inter-
venção do catalisador, como mostrado por Piskun et al. [84]. Nesse caso os autores apresentam
uma taxa de reação em função da acidez produto da dissociação parcial do ácido levulínico e do
ácido 4-hidroxipentanóico, como mostrado na Equação 114. Nessa equação, 𝑘hom e 𝑘−hom são
as constantes das taxas de reação, KA

AL e KA
HPA as constantes de dissociação do ácido levulínico
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e do ácido 4-hidroxipentanóico.

𝑟A = 𝑘hom𝑐HPA𝑐H+ − 𝑘−hom𝑐GVL𝑐H+ (114)

[H+] = √KA
AL𝑐AL + KA

HPA𝑐HPA (115)

Por outro lado, dado o uso de um suporte com características ácidas, o catalisador
poderia participar na reação de esterificação do ácido 4-hidroxipentanóico. Para esse caso, o
balanço de sítios ativos ácidos é dado pela Equação 116, nesta foi considerado que o ácido
4-hidroxipentanóico, γ-valerolactona e ácido levulínico adsorvem nesses sítios. Mas não foi
considerada nenhuma reação do ácido levulínico sobre esse sítio.

1 = θ𝑙3 + θHPA⋅𝑙3 + θGVL⋅𝑙3 + θAL⋅𝑙3 (116)

Três taxas de reação foram determinadas para descrever a taxa de reação na superfície ácida.
Para isso foi considerando que a etapa determinante da reação é a adsorção do ácido 4-hidroxi-
pentanóico, a dessorção da γ-valerolactona ou a reação na superfície. A reação na superfície foi
considerada como ocorrendo em uma única etapa elementar.

Adsorção do ácido 4-hidroxipentanóico como etapa determinante

HPA + l3 −−−→←−−− HPA ⋅ l3 𝑟HPA = 𝑘A
HPA𝑐HPAθ𝑙3L3 − 𝑘A

HPAKA
HPA

θHPA⋅𝑙3L3 (117)

As concentrações das espécies adsorvidas são determinadas utilizando as outras eta-
pas, que são consideradas em equilíbrio.

θGVL⋅𝑙3 = KA
GVL𝑐GVLθ𝑙3 (118)

θHPA⋅𝑙3 = θGVL⋅𝑙3KA
sr

(119)

Assim

θHPA⋅𝑙3 = KA
GVLKA
sr

𝑐GVLθ𝑙3 (120)
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𝑟A
HPA = 𝑘A

HPA (𝑐HPA − KA
GVLKA

HPAKA
sr

𝑐GVL) θ𝑙3L3 (121)

Dessorção da γ-valerolactona como etapa determinante

GVL ⋅ l3 −−−→←−−− GVL + l3 𝑟A
GVL = 𝑘A

GVLθGVL⋅𝑙3L3 − 𝑘A
GVLKA

GVL𝑐GVLθ𝑙3L3 (122)

As concentrações das espécies adsorvidas são determinadas utilizando as outras etapas, que são
consideradas em equilíbrio.

θHPA⋅𝑙3 = KA
HPA𝑐HPAθ𝑙3 (123)

θGVL⋅𝑙3 = KA
srθHPA⋅𝑙3 (124)

Assim

θGVL⋅𝑙3 = KA
HPAKA

sr𝑐HPAθ𝑙3 (125)

𝑟A
GVL = 𝑘A

GVLKA
HPAKA

sr (𝑐HPA − KA
GVLKA

HPAKA
sr

𝑐GVL) θ𝑙3L3 (126)

Reação na superfície como etapa determinante

HPA ⋅ l3 −−−→←−−− GVL ⋅ l3 𝑟A
sr = 𝑘A

srθHPA⋅𝑙3L3 − 𝑘A
srKA

srθGVL⋅𝑙3L3 (127)

As concentrações das espécies adsorvidas são determinadas utilizando as outras etapas, que são
consideradas em equilíbrio.

θGVL⋅𝑙3 = KA
GVL𝑐GVLθ𝑙3 (128)

θHPA⋅𝑙3 = KA
HPA𝑐HPAθ𝑙3 (129)

𝑟A
sr = 𝑘A

srKA
HPA (𝑐HPA − KA

GVLKA
srKA

HPA
𝑐GVL) θ𝑙3L3 (130)

As três taxas de reação determinadas apresentam um mesmo formato, como mos-
trado na Equação 131. Em consequência, para representar a taxa de reação no sítio ácido foi
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utilizado uma única equação.

𝑟A = 𝑘′A
𝑐HPA − 1KA 𝑐GVL1 + KA

AL𝑐AL + KA
GVL𝑐GVL + KA

HPA𝑐HPA
(131)

Como resultado foram obtidos um total de 15 modelos de taxa que representam a
cinética de reação da hidrogenação do ácido levulínico para ácido 4-hidroxipentanóico. Para
a reação de esterificação do ácido 4-hidroxipentanóico foi obtido um único formato de taxa de
reação. Por tanto, em total foram definidos um total de 15 modelos que poderiam representar
a reação de hidrogenação do ácido levulínico para γ-valerolactona, a Tabela 18 mostra um re-
sumo de todos os modelos derivados. Nessas equações a constante cinética no numerador foi
redefinida em função da constante cinética e a quantidade de sítios totais (𝑘𝑖L𝑗).
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Equações do balanço de massa no reator batelada.

𝑑𝑐AL𝑑𝑡 = −𝑟M 𝑚catV (132)𝑑𝑐HPA𝑑𝑡 = (𝑟M − 𝑟A)𝑚catV (133)𝑑𝑐GVL𝑑𝑡 = 𝑟A 𝑚catV (134)

𝑟A = 𝑘′A
𝑐HPA − 1KA 𝑐GVL1 + KA

AL𝑐AL + KA
GVL𝑐GVL + KA

HPA𝑐HPA
(131)

Tabela 18 – Modelos considerados

Modelo Taxa de hidrogenação do ácido levulínico (𝑟M) ED TA H2
1 𝑟AL = 𝑘AL

𝑐AL1 + KGVL𝑐GVL + KHPA𝑐HPA + KH2𝑐H2
48 C M

2 𝑟AL = 𝑘AL
𝑐AL1 + KGVL𝑐GVL + KHPA𝑐HPA + √KH2𝑐H2

48 C D

3 𝑟AL = 𝑘AL
𝑐AL1 + KGVL𝑐GVL + KHPA𝑐HPA

48 NC A

4 𝑟H2 = 𝑘H2𝑐H2 51 NC A

5 𝑟H2 = 𝑘H2𝑐H21 + KAL𝑐AL + KGVL𝑐GVL + KHPA𝑐HPA
51 C M

6 𝑟H2 = 𝑘H2𝑐H2(1 + KAL𝑐AL + KGVL𝑐GVL + KHPA𝑐HPA)2 52 C D

7 𝑟HPA = 𝑘HPA
KsrKALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPA𝑐HPA1 + KAL𝑐AL + KGVL𝑐GVL + KsrKALKH2𝑐AL𝑐H2

50 NC A
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8 𝑟HPA = 𝑘HPA
KsrKALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPA𝑐HPA

1 + KAL𝑐AL + KGVL𝑐GVL + KsrKALKH2𝑐AL𝑐H2 + √KH2𝑐H2
50 C D

9 𝑟HPA = 𝑘HPA
KsrKALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPA𝑐HPA1 + KAL𝑐AL + KGVL𝑐GVL + KsrKALKH2𝑐AL𝑐H2 + KH2𝑐H2

50 C M

10 𝑟sr = 𝑘sr

KALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPAKsr
𝑐HPA(1 + KAL𝑐AL + KHPA𝑐HPA + KGVL𝑐GVL)(1 + KH2𝑐H2) 56 NC M

11 𝑟sr = 𝑘sr

KALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPAKsr
𝑐HPA(1 + KAL𝑐AL + KHPA𝑐HPA + KGVL𝑐GVL + KH2𝑐H2)2 56 C M

12 𝑟sr1 = 𝑘sr1

KALK1/2H2 𝑐AL√𝑐H2
(1 + KAL𝑐AL + KHPA𝑐HPA + KGVL𝑐GVL)(1 + √KH2𝑐H2) 57 NC D

13 𝑟sr1 = 𝑘sr1

KALK1/2H2 𝑐AL√𝑐H2
(1 + KAL𝑐AL + KHPA𝑐HPA + KGVL𝑐GVL + √KH2𝑐H2)2 57 C D

14 𝑟sr2 = 𝑘sr2Ksr1 (KALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPAKsr
𝑐HPA)

(1 + KAL𝑐AL + KHPA𝑐HPA + KGVL𝑐GVL + Ksr,1KALK1/2H2 𝑐AL𝑐1/2H2 )(1 + √KH2𝑐H2) 58 NC D

15 𝑟sr2 = 𝑘sr2Ksr1 (KALKH2𝑐AL𝑐H2 − KHPAKsr
𝑐HPA)

(1 + KAL𝑐AL + KHPA𝑐HPA + KGVL𝑐GVL + √KH2𝑐H2 + Ksr,1KALK1/2H2 𝑐AL𝑐1/2H2 )2 58 C D

TA: Tipo de adsorção, C: Competitiva, NC: não competitiva. ED: Equação da etapa determinante. H2: Tipo de adsorção do hidrogênio, M: Molecular, D:

Dissociativa, A: Ambos. Fonte: Autor.
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6 Resultado do ajuste dos modelos da ciné-
tica de reação

O presente capítulo apresenta os resultados do ajuste dos diferentes modelos obtidos no Capí-
tulo 5. Os resultados apresentados na seção 4.4 indicaram que a γ-valerolactona encontra-se em
equilíbrio ou quase no equilíbrio com o ácido 4-hidroxipentanóico nas diferentes alíquotas que
foram amostradas, portanto, não é possível determinar parâmetros cinéticos da taxa de reação
entre a γ-valerolactona e o ácido 4-hidroxipentanóico. Considerando a reação em equilíbrio, a
concentração do ácido 4-hidroxipentanóico é definida em termos da concentração da γ-valero-
lactona segundo a Equação 135, como mostrado na Figura 26 a constante de equilíbrio entre o
ácido 4-hidroxipentanóico e a γ-valerolactona (Keq) foi estimada como 27,4.

HPA −−−⇀↽−−− GVL + H2O 𝑐HPA = 1Keq
𝑐GVL (135)

Desta forma, as equações que estabelecem a composição da solução foram definidas
unicamente em função da taxa de reação na superfície metálica (𝑟M), segundo Equações 136 a
138. As equações da taxa de reação são listadas na Tabela 18.

𝑑𝑐AL𝑑𝑡 = −𝑟M𝑚catV (136)𝑑𝑐HPA𝑑𝑡 = 11 + Keq
𝑟M𝑚catV (137)

𝑑𝑐GVL𝑑𝑡 = Keq1 + Keq
𝑟M𝑚catV (138)

6.1 Discriminação entre modelos

A etapa inicial na discriminação entre modelos consistiu no ajuste por separado dos modelos
apresentados no Capítulo 4 aos dados experimentais obtidos a 150 ∘C, 175 ∘C e 200 ∘C,segundo a
metodologia descrita na seção 3.5.4. Omodelomais adequado dever representar adequadamente
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os três conjunto de dados. Portanto, o teste de Bartlet de igualdade de variâncias foi aplicado
nos três conjunto de dados, a Tabela 19 mostra o processo de discriminação.

Tabela 19 – Discriminação segundo teste de Bartlet entre os modelos ajustados com os dados
experimentais obtidos a 150 ∘C, 175 ∘C e 200 ∘C

150°C
Iteração χ2

data χ2
tab Modelo descartado σ̂2ε modelo descartado

1 679 23,7 1 188,1
2 597,3 22,4 2 186,9
3 474,5 21,0 3 183,5
4 257,2 19,7 7 47,6
5 230,2 18,3 4 43,5
6 197,5 16,9 14 33,1
7 176,5 15,5 10 25,3
8 164,3 14,1 8 24,6
9 148,3 12,6 9 23,5
10 126,3 11,1 12 22,1
11 90,6 9,5 13 12,8
12 75,6 7,8 6 10,2
13 59,8 6,0 5 10,0
14 0,22 3,8 – –

175°C
Iteração χ2

data χ2
tab Modelo descartado σ̂2ε modelo descartado

1 604,9 23,7 4 252,5
2 566,2 22,4 2 241,7
3 521,4 21,0 1 236,5
4 460,8 19,7 3 235,4
5 365,9 18,3 6 214,7
6 221,1 16,9 5 167,1
7 6,8 15,5 – –

200°C
Iteração χ2

data χ2
tab Modelo descartado σ̂2ε modelo descartado

1 1633,4 23,7 5 7397,3
2 1354,9 22,4 4 5004,2
3 986,4 21,0 6 2647,3
4 597,3 19,7 2 609,4
5 508,2 18,3 1 603,4
6 350,6 16,9 3 535,0
7 8,9 15,5 – –

Fonte: Autor.

Como mostrado na Tabela 19, os modelos derivados da consideração que etapa de-
terminante é a adsorção do ácido levulínico (modelos 1 a 3) ou a adsorção do hidrogênio (mo-
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delos 4 a 6) não apresentam a flexibilidade necessária para descrever os efeitos da concentração
do ácido levulínico, pressão de hidrogênio e temperatura de reação descritos no Capítulo 4. À
vista disso, esses modelos foram desconsiderados.

Os modelos 7 a 9 derivados da consideração que a etapa determinante é a dessor-
ção do ácido 4-hidroxipentanóico possuem o termo de interação entre a temperatura, pressão e
concentração do ácido levulínico e representam adequadamente os dados experimentais obtidos
a 175 ∘C e 200 ∘C. Não obstante, não descrevem corretamente os efeitos a baixa temperatura
(150 ∘C), como mostrado para o modelo 7 na Figura 41 (Apêndice E). Os outros dois mode-
los (8 e 9) apresentam um comportamento similar. Consequentemente, estes modelos foram
descartados.

Por outro lado, os modelos derivados da consideração da reação na superfície como
etapa determinante com a adsorção não competitiva entre o ácido levulínico e o hidrogênio
(modelos 10, 12 e 14) representaram adequadamente o conjunto de dados experimentais obtidos
a 175 ∘C e 200 ∘C, contudo, não reproduzem o os experimentos realizados a 150 ∘C, Tabela 19.
Pelo exposto, estos modelos foram desconsiderados. Amodo de exemplo, a Figura 41 (Apêndice
E) apresenta o ajuste do Modelo 12 aos dados obtidos em 150 ∘C. De forma similar, o Modelo
13 não representou adequadamente os dados experimentais obtidos a 150 ∘C, portanto não foi
considerado.

Desta forma, unicamente os Modelos 11 e 15 foram considerados como adequados
nos três conjuntos de dados experimentais obtidos nas três temperaturas. Por consequência, os
Modelos 11 e 15 foram ajustados considerando o efeito da temperatura na constante da taxa de
reação. As Equações 139 e 140 representam a taxa de reação na superfície metálica do catalisa-
dor para os Modelos 11 e 15, respectivamente. Ambos modelos possuem em total 5 parâmetros.
Para ambos modelos, o termo associado com a constante de adsorção do ácido 4-hidroxipen-
tanóico foi considerado não significativo e para o caso do Modelo 15 o termo associado ao
intermediário adsorvido (LA ⋅ l1) também foi considerado não significativo.

𝑟M = 𝑘′175∘C
sr exp [−EA

R ( 1T − 1448)] 𝑐AL𝑐H2

(1 + KAL𝑐AL + KGVL𝑐GVL + KH2𝑐H2)2 (139)

𝑟M = 𝑘′175∘C
sr exp [−EA

R ( 1T − 1448)] 𝑐AL𝑐H2

(1 + KAL𝑐AL + KGVL𝑐GVL + K1/2
H2

𝑐1/2
H2 )2 (140)
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Nas Equações 139 e 140, 𝑘′
sr é um parâmetro que combina a constante da taxa de

reação na superfície com as constantes de equilíbrio da adsorção do ácido levulínico e do hi-
drogênio, além da quantidade total de sítios. Portanto, a energia de ativação calculada no ajuste
do modelo corresponde a uma energia de ativação aparente. O valor calculado será menor que
a energia de ativação da reação na superfície, devido que esta é diminuída pelas entalpias de
adsorção do ácido levulínico e hidrogênio, além da quantidade total de sítios.

Após realizado o ajuste dos modelos considerando o efeito da temperatura de reação,
o Modelo 11 foi selecionado como o mais adequado. Esse modelo foi derivado da considera-
ção da adsorção do hidrogênio como não dissociativa e da reação de hidrogenação do ácido
levulínico como etapa determinante.

6.1.1 Resultados do Modelo 11

Os cinco parâmetros do Modelo 11 foram considerados significativos (Tabela 28). Os valores
determinados são apresentados na Tabela 20, junto com os limites do intervalo de confiança. As
regiões de confiança dos parâmetros são mostradas na Figura 31.

Tabela 20 – Valores otimizados e intervalos de confiança dos parâmetros do Modelo 11 com os
dados experimentais obtidos em experimentos a 150 ∘C, 175 ∘C e 200 ∘C

Parâmetro Valor Limites (95%) Unidade
Inferior Superior

KAL 12,6 11,3 14,4 dm3 mol−1KH2 20,0 17,3 23,4 dm3 mol−1

𝑘’sr 32,5 26,7 40,5 dm6/molgcathEA 47,0 45,7 48,2 kJmol−1KGVL 2,1 1,5 2,8 dm3 mol−1

𝑝H2
= (1,03, 2,07 e 3,10)MPa. 𝑐H2

= (169, 290 e 410)molm−3Keq = 27,4. Fonte: Autor.

A Figura 32 apresenta o ajuste do Modelo 11 aos dados experimentais obtidos nos
diferentes testes catalíticos realizados. As áreas ressaltadas ao redor dos valores preditos pelo
modelo representam o intervalo de confiança das concentrações médias preditas pelo modelo
considerando a incerteza nos valores otimizados dos parâmetros.

Os diferentes gráficos mostrados na Figura 32 apresentam na etiqueta ‘i’ do eixo
horizontal a concentração inicial da solução utilizada durante cada um dos experimentos. O
tempo referenciado como zero corresponde ao momento no qual o sistema atingiu a temperatura
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catalisadores baseados em níquel (ver Tabela 4, pág. 38). Por outro lado, a energia de ativa-
ção determinada para o catalisador de Ni-TiO2 foi inferior à determinada para um catalisadores
de Ni–NiO de 70 kJmol−1, no entanto, como mencionado na revisão da literatura, devido as
condições experimentais nesses estudo e da metodologia para determinar à energia de ativação,
a energia de ativação determinada corresponderia à etapa de esterificação do ácido 4-hidroxi-
pentanóico, enquanto que a energia de ativação determinada para o catalisador de 35Ni–TiO2

corresponde à etapa de formação do ácido 4-hidroxipentanóico.
Os únicos produtos determinados nos testes catalíticos foi γ-valerolactona e ácido

4-hidroxipentanóico, o rendimento a γ-valerolactona esteve limitado pela equilíbrio termodinâ-
mico. Isto representaria uma vantagem pela diminuição dos custos associados com o processo
de separação/purificação da γ-valerolactona. Em termos de produtividade, o melhor resultado
foi 0,053molgvl g−1

m h−1, obtido na reação a 200 ∘C, pressão de 2,3MPa e concentração inicial
de ácido levulínico de 169molm−3. A Tabela 21 apresenta resultados representativos de cata-
lisadores baseados em níquel na reação alvo do presente estudo. Como mostrado nessa Tabela,
existem resultados superiores aos reportados neste trabalho, por exemplo, os mostrados por Shi-
mizu, Kanno e Kon [66], Jiang et al. [70], Li et al. [73] e Sun et al. [83], itens 15-22. No
entanto, importante ressaltar que o uso de água como solvente representa um desafio, devido à
estabilidade dos catalisadores é diminuída e pela perda de seletividade a γ-valerolactona. Por
exemplo, em um processo sem solvente, o catalisador de Ni-MoOx/C apresenta produtividade
de 0,323molgvl g−1

m h−1 (item 21), enquanto que é desativado quando a água foi utilizada como
solvente (item 4). No caso de um outro catalisador similar, Ni-Mo/C (item 13) quando utilizado
em dioxano mostrou seletividade de 100% a γ-valerolactona, enquanto que quando utilizado
água, preserva a produtividade (0,068 kJmol−1) mas a seletividade para γ-valerolactona é dimi-
nuída (84%) (item 7). Portanto, os resultados obtidos no presente estudo são sobressalientes,
desde o ponto de vista da produtividade e seletividade a γ-valerolactona e da estabilidade do
catalisador em meio aquoso.

Finalmente, o objetivo de uso de titânia como suporte, em parte, foi favorecer à
reação de esterificação do ácido 4-hidroxipentanóico. No entanto, não foi possível determinar
parâmetros cinéticos dessa reação que sugiram que o catalisador participa dessa etapa da reação.
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Tabela 21 – Hidrogenação de ácido levulínico a γ-valerolactona com hidrogênio molecular
usando catalisadores baseados em metais não-nobres

Catalisador T P Tipo𝑎 Solvente Tempo X S Produtividade Referência
°C MPa h % % molgvl g−1

m h−1

1 Ni/TiO2 150 4,4 B Água 5 64 62 0,021 𝑏
2 Ni/TiO2 200 2,3 B Água 3 94 91 0,050 𝑏
3 Ni/TiO2 200 5,4 B Água 3 99 96,5 0,053 𝑏
4 Ni-MoOx/C 140 0,8 B Água 5 2 100 0,007 [66]
5 Ni-Cu/Al2O3 250 6,5 B Água 3,7 100 96 0,035 [67]
6 Ni/TiO2 270 0,1 C Água – 100 99,5 0,029 [69]
7 Ni-Mo/C 200 14 B Água 2 94 84 0,068 [76]
8 Ni-Bohemite 200 3,0 B Água 10 100 100 0,012 [81]
9 β-Mo2C 180 3 B Água 6 72 94 0,005 [115]
10 β-Mo2C 180 3 B Água 24 100 90 0,002 [115]
11 Ni-MoOx/C 140 0,8 B Tolueno 5 24 88 0,070 [66]
12 Ni Raney 100 1,5 B 2-PrOH 3,5 99 98 0,006 [63]
13 Ni-Mo/C 100 11,1 B Dioxano 2 95 100 0,082 [76]
14 Ni-NiO 120 2 B Dioxano 4 100 100 0,018 [74]
19 Ni/H-ZSM-5 250 0,1 C – – 100 92 0,030 [65]
20 Ni/SiO2 250 0,1 C – – 100 87 0,028 [64]
15 Ni/MgAlO2.5 160 3,0 B Dioxano 1 100 99,7 0,215 [70]
16 Ni/Zr-Al2O3/NF 250 0,1 C – – 99 98 0,169 [73]
17 Ni/Al2O3 250 0,1 C – – 100 84 0,119 [83]
18 Ni/SiO2 250 0,1 C – – 100 89 0,127 [83]
21 Ni-MoOx/C 140 0,8 B – 5 100 97 0,323 [66]
22 Ni-MoOx/C 250 5 B – 24 99 100 3,590 [66]𝑎 Tipo de reator: B: Batelada, C: Contínuo. 𝑏 Este trabalho Fonte: Indicada na coluna referência.
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7 Conclusões

No presente estudo foram preparados pelo método de deposição-precipitação catalisadores de
níquel suportado em titânia com teores mássicos de 5%, 23% e 35%. Esses materiais foram
caracterizados e avaliados na reação de hidrogenação de ácido levulínico para γ-valerolactona.
A cinética de reação foi analisada com o catalisador 35Ni-TiO2-400.

A deposição do precursor metálico na superfície da titânia foi em alto rendimento
(>98%) e de forma homogênea, foram preservadas as características texturais do suporte. Nas
condições de ativação utilizadas (T ≤ 400 ∘C) uma fração do níquel suportado permanece na
forma não-reduzida, esse processo de redução não afeta a estrutura da titânia utilizada como
suporte.

A condição de ativação do níquel tem influência na resistência do catalisador às
condições de reação. Os resultados dos testes realizados com o material 35Ni-TiO2 ativado em
diferentes condições mostraram que o período de aquecimento do reator em ausência de hidro-
gênio diminui o carácter metálico do catalisador. Outras mudanças na estrutura do catalisador
são devidas a redução in-situ do níquel não-metálico e à sinterização das partículas de níquel
metálico. A redução a temperatura de 400 ∘C sem etapa previa de calcinação mostrou à maior
resistência às condições de reação.

Nas condições utilizadas, a rota de formação da γ-valerolactona é via o ácido 4-hi-
droxipentanóico. Os catalisadores de Ni-TiO2-400 preparados são ativos e seletivos na reação de
hidrogenação do ácido levulínico para γ-valerolactona em água utilizando hidrogênio molecu-
lar. Não existiram indícios de reações laterais. O catalisador 35Ni-TiO2-400 mostrou atividade
catalítica inclusive em temperatura de 150 ∘C e alta seletividade para γ-valerolactona (entre 95%
e 98%) em todas as condições testadas.

A pressão de hidrogênio apresentou um efeito positivo na formação da γ-valero-
lactona. Para baixas concentrações de ácido levulínico seu efeito na taxa de hidrogenação é
positivo. No entanto, altas concentrações de ácido levulínico diminuem levemente a taxa de
hidrogenação.

A cinética da reação coincide com um modelo LHHW no qual a etapa determinante
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é devida à reação na superfície do catalisador, com adsorção competitiva entre o hidrogênio,
o ácido levulínico e a γ-valerolactona. As análises cinéticas utilizando esse modelo indicam
uma energia de ativação para a etapa de hidrogenação de (47,0 ± 1,2) kJmol−1. Os termos re-
lacionados com a adsorção na superfície metálica do ácido levulínico, γ-valerolactona e ácido
4-hidroxipentanóico foram significativos.

Nas condições testadas, a taxa de esterificação do ácido 4-hidroxipentanóico foi su-
perior a taxa de hidrogenação do ácido levulínico e atinge rapidamente o equilíbrio. Isto dificulta
a obtenção de parâmetros cinéticos dessa etapa da reação.

7.1 Sugestões para próximos trabalhos

No presente estudo foram preparados vários catalisadores de níquel suportado em óxido de ti-
tânia em fase anatásio na reação de hidrogenacao de ácido levulínico para γ-valerolactona em
fase aquosa. Este foi dividido em atividades relacionadas com os três objetivos específicos, as-
sociados com a preparação e caracterização de catalisadores, a avaliação da atividade catalítica
e condições de reação e a modelagem da cinética de reação.

No referente a preparação e caracterização de catalisadores são sugeridos estudos
adicionais dos catalisadores preparados por técnicas adicionais de caracterização (TEM, XPS,
EXAFS). Os estudos de avaliação da estabilidade do catalisador em condição de reação foi rea-
lizada com o catalisador de 35%, e foi selecionada aquela que apresentou a melhor estabilidade,
no entanto a condição de ativação pode ser otimizada, utilizando temperaturas adicionais de
redução e diferentes teores mássicos de de níquel. De forma similar é sugerido o estudo da
fase rutilo como suporte. No referente da atividade catalítica e das condições de reação são re-
comendados estudos relacionados com o efeito do solvente. Finalmente, no relacionado com a
modelagem da cinética de reação são sugeridos estudos teóricos da adsorção do ácido levulínico,
hidrogênio, γ-valerolactona e ácido 4-hidroxipentanóico na superfície da catalisador.
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A Testes catalíticos preliminares

Os testes catalíticos apresentados no Capítulo 4 foram realizados seguindo a metodologia de
fornecimento do hidrogênio antes do aquecimento do reator, como explicado na Seção 3.4. A
seleção dessa estratégia foi resultado do estudo da estabilidade dos catalisadores de níquel em
condição de reação, de acordo com o explicado na seção 3.2. Os resultados dos estudos de
estabilidade são também apresentados no Capítulo 4.

Neste apêndice são apresentados os resultados que foram obtidos prévios à mudança
da metodologia sobre o fornecimento do hidrogênio. Portanto, os resultados aqui servem de pa-
râmetro de comparação entre ametodologia de fornecer o hidrogênio antes ou depois de aquecido
o reator.

A.1 Metodologia

A.1.1 Testes de atividade catalítica

Os testes foram realizados com intuito de avaliar a influência do teor de níquel na atividade
catalítica dos catalisadores. Foram estudados catalisadores com teóres de níquel igual a 18%,
21% e 35% sobre titânia anatásio (TiO2). As amostras foram previamente reduzidas a 320 ∘C
por 3 h sob fluxo de 50mL de H2/He (φH2 = 10%). O procedimento foi similar ao descrito na
Seção 3.1.4, salvo a diferenças na temperatura e tempo de redução. Estes catalisadores foram
referenciados como 18Ni-TiO2-320, 21Ni-TiO2-320 e 35Ni-TiO2-320.

Os testes catalíticos foram realizados seguindo um procedimento diferente ao apre-
sentado no Capítulo 3. As diferenças foram o instante no qual foi fornecido o hidrogênio; a
velocidade de agitação durante o período de aquecimento e a massa de catalisador utilizada.

Os testes catalíticos foram realizados em reator de liga Hastelloy C (PARR, modelo
4566) com copo de teflon e capacidade igual a 240mL. O reator foi operado em forma semi-
batelada. Primeiramente, 100mL de solução de ácido levulínico foram colocados no reator junto
com o catalisador. O reator foi aquecido por jaqueta elétrica com taxa de 6°C/min até a tempera-
tura de reação. Durante o aquecimento a velocidade de agitação foi de 200 rpm. Após atingido
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a temperatura de reação a velocidade de agitação foi elevada para 800 rpm e entrada do hidrogê-
nio foi aberta. Esse instante foi considerado como o início da reação e a pressão de hidrogênio
mantida em 5,5MPa. No caso dos resultados apresentados no Capítulo 4, o fornecimento de
hidrogênio foi realizado antes do aquecimento.

Catalisador comercial: 5% de Ru/C

O catalisador comercial 5%Ru/C foi utilizado para comparação do desempenho catalítico na
hidrogenação do ácido levulínico com os catalisadores sintetizados neste trabalho. Uma massa
de 1,0 g do material 5% Ru/C foi seco sob fluxo de hélio a 150 ∘C e posteriormente tratado sob
fluxo de 50mL/min de hidrogênio em hélio (φH2 = 10%) durante 4 h a 400 ∘C.

A.2 Caracterização do catalisador

Os catalisadores antes e depois da reação catalítica foram caracterizados por difração de raios-X,
segundo metodologia explicada no Capítulo 3.

A.3 Resultados

A.3.1 Testes de atividade catalítica

Os resultados dos testes catalíticos são apresentados na Tabela 22 em termos de concentração
de γ-valerolactona. Os valores de rendimento foram calculados considerando a concentração
inicial de ácido levulínico igual a 300molm−3.

O catalisador Ru/C comercial foi utilizado como um padrão para avaliar-se se a ins-
trumentação usada bem como os procedimentos empregados na reação catalítica estava correta e
forneceriam resultados do desempenho dos catalisadores de forma correta. O sistema Ru/C tem
sido amplamente estudado na literatura devido a elevada atividade catalítica na reação de hidro-
genação de ácido levulínico para γ-valerolactona em água [1–3]. Conforme mostrado na Tabela
B.1, o rendimento de γ-valerolactona após 3 h de reação foi 73%, com conversão completa do
ácido levulínico (seletividade de 73%). Não foram realizados testes adicionais com rutênio e
prossegui-se com a avaliação de catalisadores de níquel na mesma condição de reação.
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Tabela 22 – Resultados dos testes catalíticos com os catalisadores 18Ni-TiO2, 21Ni-TiO2 e
35Ni-TiO2 e Ru/C

Catalisador
Rendimento a γ-valerolactona / %

Tempo de reação/h
1 2 3

Branco n.d n.d 2
5Ru/C n.d n.d 73
18Ni-TiO2-320 20 n.d 41
21Ni-TiO2-320 24 n.d 50
35Ni-TiO2-320 47 71 n.d
A massa do catalisador Ru/C foi 0,500 g.
Fonte: Autor.

Tabela 23 – Tamanho médio de cristalito de níquel dos catalisadores dos catalisadores com teor
de níquel de 21% e 35% no suporte TiO2

Catalisador Fresh / nm Após reação / nm
21Ni-TiO2-320 13 52
35Ni-TiO2-320 19 47
Determinados segundo Equações de Scherrer da análise por
XRD antes e depois da reação catalítica, (Erro ± 1nm).
Fonte: Autor

Inicialmente foram realizados testes catalíticos com catalisadores com teores más-
sicos de de níquel de 18% e 21%. O rendimento de γ-valerolactona após 3 h de reação foram
inferiores a 50% (Tab. 22). Embora o catalisador de níquel mostrasse ser ativo na reação, vi-
sualmente observou-se uma mudança significativa na coloração do catalisador, que passou de
preta no material fresh a uma coloração cinza após o teste catalítico. Esses resultados mostra-
ram indícios de desativação do catalisador. Então partiu-se para os testes com o catalisador
35%Ni-TiO2-320, com maior teor de níquel. Esse catalisador 35Ni-TiO2-320 apresentou me-
lhor rendimento de γ-valerolactona, 71% após 2 h de reação, sem conversão completa do ácido
levulínico. No entanto, o catalisador de 35% de níquel apresentou mudança de cor similar à
apresentada pelos outros catalisadores.

Análises por difração de raios-X foram realizados para avaliar as mudanças estru-
turais no catalisador. Os tamanhos médios de cristalito de níquel dos catalisadores de teores
mássicos de 21% e 35% são apresentados na Tabela 23 para os materiais antes e depois da
reação.

A análise por difração de raios-X mostrou que todos os materiais apresentaram um
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aumento no tamanho médio de cristalito de níquel durante o teste catalítico. Os catalisadores
fresh apresentaram tamanho médio de 13 nm e 19 nm, para os teores de níquel de 21% e 35%,
respectivamente. Após reação o tamanho médio de cristalito esteve entre 45 nm to 52 nm.
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No caso do sistema estudado6 a limitação por transferência de energia extrapartícula
é facilmente evitada. A fase líquida favorece a transferência de energia e a condição de isoter-
micidade é facilmente conseguida com agitação, favorecida pela baixa capacidade do reator em
batelada na escala de laboratório. Por outro lado, a transferência de energia intrapartícula de-
penderá da adsorção/reação sobre a superfície do catalisador e do tamanho da partícula. Esta
limitação é minimizada usando partículas de menor tamanho [206].

Ummétodo para avaliar a transferência de massa extrapartícula em reatores agitados
está baseado no fato que a taxa de reação é diretamente proporcional a massa de catalisador.
Portanto, se não existirem limitações por transferência de massa extrapartícula, quando a massa
de catalisador é duplicada, a taxa de reação deverá ser duplicada [205].

Por outro lado, existem diferentes metodologias que permitem avaliar as restrições
por transferência de massa intrapartícula. Singh e Vannice [167], na revisão sobre estudos ciné-
ticos de hidrogenação em fase líquida sobre metais suportados, recomendam utilizar o método
deWeisz-Prater (1954), o módulo de Thiele ou ométodo deMadon-Boudart (1982). Este último
permite avaliar as limitações tanto por transferência de massa (intra e extra partícula) como de
energia.

No sistema que foi estudado o método de Weisz e Prater se apresenta como o mais
adequado para a determinação dos efeitos da transferência de massa intrapartícula. Considerou-
se que os efeitos da transferência de energia foram menos limitantes, ao considerar o meio lí-
quido, o tamanho da partícula do catalisador e o tipo de reator.

O trabalho de Weisz [208] propõe um fator em função de parâmetros medíveis que
garante a ausência de efeitos de transferência de massa intrapartícula para uma reação isotérmica
de segunda ordem ou menor.

ΦWP = 𝑟obs 1𝑐is
R2

pDf
≤ 0,3 (141)

ComR𝑝 o diâmetro da partícula de catalisador, 𝑟obs a taxa de reação observada, 𝑐is a concentração
do soluto na superfície do sólido e Df a difusividade efetiva do soluto nos poros da partícula
sólida.

Se as condições de reação garantirem a ausência de transferência de massa extrapar-
tícula7, a concentração próxima à superfície/fluído (𝑐is) poderá ser considerada igual a do seio

6Sistema gás/líquido/sólido em reator em batelada com agitação
7Método explicado anteriormente
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do fluído, (𝑐0). O tamanho da partícula do sólido pode ser estimado facilmente peneirando o
material.

A maior dificuldade no cálculo do critério de Weisz e Prater está na determinação
da difusividade efetiva dos reagentes nos poros do catalisador. Vannice [206, p. 71] apresenta
uma metodologia para estimar a difusividade efetiva, nesse trabalho foi usado como exemplo a
reação de hidrogenação de citral em fase líquida com diversos solventes.

Satterfield, Colton e Pitcher [209] determinaram uma relação simples entre a difusi-
vidade efetiva e a difusividade no seio do solvente, que depende unicamente da relação do raio
do soluto e o raio médio dos poros do sólido (λ = 𝑟s/𝑟p), para o caso específico no qual o soluto
não adsorve no sólido (Equação 142). Embora este não seja o caso dos catalisadores, os autores
determinaram que para o caso de solutos com adsorção no sólido a difusividade efetiva será in-
ferior ao compará-la com um soluto do mesmo tamanho que não adsorve. Desta forma o valor
calculado com a Equação 142 poderia ser utilizado como um limite máximo para a difusividade
efetiva do ácido levulínico e hidrogênio.

Df =D12 ⋅ 10−2,0λ (142)

A difusividade D12 deve ser determinada nas condições da mistura, quer isto dizer deveriam ser
considerados todos os reagentes e produtos da reação. No entanto quando a solução é diluída
a difusividade pode ser aproximada à difusividade do soluto no solvente puro, esta pode ser
determinada segundo a Equação 143 de wilke e Chang. Nesta Equação M2 e μ2 são a massa
molar (gmol−1) e a viscosidade do solvente (cp), V1 é o volume molar do soluto no ponto de
ebulição (cm3 mol−1) e T a temperatura (K).

D12 =7,4 × 10−8 (2,26M2)0,5 T
μ2V0,61

(143)

A Tabela 24 apresenta valores de viscosidade da água em condições similares às condições que
serão utilizadas nos testes catalíticos. A volume molar do ácido levulínico no ponto de ebulição
(245 ∘C) foi estimado em 122,3 cm3 mol−1, calculado com extrapolação da Equação dada por
Ihmels e Gmehling [211] com os valores de constante reportados por Lomba et al. [212]. Desta
forma, a Equação 143 para o caso específico de ácido levulínico em água é reduzida à Equação
144.O volume molar do hidrogênio no ponto de ebulição é 28,6 cm3 mol−1 [206], pelo tanto a
equação da difusividade do hidrogênio na água é dada pela Equação 145.
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Tabela 24 – Viscosidade da água em condições similares às utilizadas nos testes catalíticos

Temperatura/∘C Pressão/MPa viscosidade/(cp)
150 2,5 0,183
150 5,0 0,184
200 2,5 0,134
200 5,0 0,135

Fonte: Schmelzer, Zanotto e Fokin [210]

O raio do hidrogênio molecular reportado por Mukherjee e Vannice [213] é de
0,12 nm. Para o ácido levulínico será considerado 0,365 nm, este último valor é estimado, cal-
culado segundo o volume molar, quando assumida esfericidade da molécula. Com estes valores
são definidas as Equações 146 e 147.

DAL−H2O =2,63 × 10−8 TμH2O
(144)

DH2−H2O =6,31 × 10−8 TμH2O
(145)

D𝑓AL−H2O
=2,63 × 10−8 TμH2O

⋅ 10− 0,74𝑟𝑝 (146)

D𝑓H2−H2O
=6,31 × 10−8 TμH2O

⋅ 10− 0,24𝑟𝑝 (147)

Finalmente, para o cálculo do parâmetro deWeisz e Prater é necessário conhecer a concentração
do soluto próxima a superfície do sólido. Essa concentração pode ser considerada igual à con-
centração no seio do fluído devido a agitação e a ausência de efeito de transferência de massa
extrapartícula.

O critério Weisz e Prater foi calculado no inicio da reação, portanto a concentração
de ácido levulínico foi a concentração inicial. Para determinar a concentração de hidrogênio
foi utilizada a Lei de Henry [185], ou seja, foi considerado que a quantidade do hidrogênio em
solução é diretamente proporcional a pressão parcial do hidrogênio. A constante de solubilidade
da lei de Henry é dependente da temperatura, essa dependência foi considerada segundo as
Equações 148 a 152. Os valores das constantes utilizadas foram C = -0,1216, B = −0,1366, C
= 0,021 55 e D = 0,2368 [185]. Nessas Equações T é a temperatura (K) e Hxp é a constante de
solubilidade da lei de Henry (1/atm).

T̄ =T × 10−3 (148)
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B̂ =C 1̄T + D
2A (149)

Ĉ =B( 1̄T)
2 + E 1̄T − 1
A (150)

log H̄ = (B̂2 − Ĉ)1/2 − B̂ (151)

Hxp = 1̄H × 10−4 (152)

B.2 Metodologia

O efeito da transferência demassa extrapartícula foi avaliado com ométodo de variação damassa
do catalisador. Para tanto foram realizados experimentos nas condições de 200 ∘C, 5,5MPa e
290molm−3 de solução inicial de ácido levulínico.A taxa de agitação foi 800 rpm, a quantidade
de catalisador utilizada foi 0,200 g e 0,400 g. Foi determinada a concentração da solução após
1 h de reação e calculada a taxa de reação segundo Equação 153.

𝑟GVL = [GVL]1ℎ1h (153)

O efeito da transferência de massa intrapartícula foi avaliado com o critério de Weisz e Prater,
segundo Equação 141. As partículas do catalisador posuem diâmetros inferiores a 45 µm (por
peneiração) e diâmetro de poros em torno de 6 nm, determinado por fisissorção de nitrogênio, re-
sultados apresentados na seção 4.2.2. A taxa de reação observada foi calculada em experimento
na condição mais severa que poderia apresentar limitações por transferência de massa intra-
partícula. Foi selecionada a condição de 200 ∘C, 5,5MPa e solução de concentração de ácido
levulínico de 290molm−3. A massa de catalisador foi 0,400 g de catalisador (35Ni–TiO2-400)
e a taxa de agitação de 800 rpm. A difusividade efetiva do hidrogênio e do ácido levulínico foi
considerada como sendo 50% do valor calculado com a Equação 142.

B.3 Resultados

AFigura 35 apresenta o resultado da avaliação da transferência de massa extrapartícula. Quando
amassa de catalisador foi duplicada (de 0,2 g para 0,4 g) a taxa de reação foi duplicada. Portanto,
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Tabela 25 – Cálculo do critério de Weisz e Prater

P (30°C) LA T Difusividade efetiva* Taxa de reação WP
psi molm−3 °C H2 AL mol h−1 g−1 L−1 H2 AL

1 3,10 290 200 9,278 2,630 0,721 0,12 0,13
2 2,07 169 175 7,429 2,106 0,023 0,01 0,01
3 1,03 290 175 7,429 2,106 0,065 0,05 0,01
4 2,07 290 175 7,429 2,106 0,149 0,06 0,03
5 2,07 410 175 7,429 2,106 0,154 0,07 0,02
6 3,10 290 175 7,429 2,106 0,182 0,05 0,04
7 3,10 410 200 9,278 2,630 0,536 0,09 0,07
8 1,03 410 200 9,278 2,630 0,364 0,14 0,05
9 1,03 169 200 9,278 2,630 0,361 0,14 0,11
10 2,07 290 200 9,278 2,630 0,328 0,08 0,06
11 3,10 169 200 9,278 2,630 0,543 0,09 0,17
12 1,03 169 150 6,075 1,722 0,065 0,08 0,03
13 3,10 410 150 6,075 1,722 0,083 0,04 0,02
14 3,10 169 150 6,075 1,722 0,110 0,05 0,05
15 2,07 410 150 6,075 1,722 0,040 0,05 0,01
16 2,07 290 150 6,075 1,722 0,060 0,05 0,02
T: Temperatura. H2: Hidrogênio. LA: Ácido levulínico. *Unidade difusividade efetiva: 10−8 cm/s.
Fonte: Autor.
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C Quantificação do níquel depositado

Este apêndice apresenta as medidas de quantificação do níquel depositado. Foram utilizadas
duas técnicas. A primeira utiliza a quantificação do níquel que permanece remanescente na
solução após o procedimento de deposição. Então, por balanço demassa é inferida indiretamente
a quantidade de níquel que foi depositada. A segunda técnica foi espectroscopia de raios-X por
dispersão em energia, na qual foi caracterizado o material após o processo de redução. Dessa
medida foi estimada a proporção entre o níquel suportado e o óxido de titânio.

C.1 Níquel remanescente em solução

C.1.1 Curva de calibração

Forampreparadas soluções (𝑠𝑜𝑙) de precursor do níquel em concentrações 0,08 g L−1, 0,33 g L−1,
0,66 g L−1, 0,98 g L−1 e 1,31 g L−1 em uma solução aquosa com fração mássica de hidróxido de
amônio 10%. Para cada solução foi realizada a varredura entre os comprimentos de onda 200 nm
to 1000 nm no espectrômetro de UV-Vis e determinada a intensidade do pico em 365 nm, refe-
rente ao complexo Ni– (NH3)n [214]. A solução de hidróxido de amônio favorece a formação
desse complexo. A curva de calibração é dada pela Equação 154. A partir da curva de calibração
foi determinado o valor do parâmetro 𝑏 igual a (0,067 ± 0,001)L/g.

INi−NH3,𝑠𝑜𝑙𝑖 = 𝑏 × 𝑐Ni,𝑠𝑜𝑙𝑖 (154)

C.1.2 Quantificação

A partir da solução remanescente da deposição de níquel, uma alíquota de 2mL foi centrifugada
a 11000 rpm para remoção de possíveis sólidos suspendidos. A 850 µL da solução centrifugada
foram adicionados 150 µL de solução aquosa de hidróxido de amônio, (𝑤NH4OH = 30%). Essa
solução foi analisada por espectroscopia no UV-Vis (seção 3.3.4). A concentração do níquel em
solução foi realizada segundoa curva de calibração determinada no item anterior. A massa de
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C.2 Resultados

A Tabela 26 apresenta os resultados das análises para a determinação de Ni suportado no TiO2

para os catalisadores 5Ni-TiO2, 23Ni-TiO2 e 35Ni-TiO2. Os resultados na Tabela correspondem
à média dos valores obtidos para cada síntese realizada

Tabela 26 – Valores de intensidade do pico de absorção em 365 nm relativo ao complexo
Ni–NH3, concentração do precursor do níquel nas soluções remanescentes após deposição, quan-
tidade de níquel remanescente (não depositado), quantidade de níquel depositado no suporte e
teor de níquel no catalisador.

Material
Volume

recuperado/
mL

Intensidade
(365 nm)/10−3

Precursor/
(g/L)

Níquel
remanes./

mg

Níquel
depositado/

mg
Teor mássico

níquel/%

5Ni-TiO2 53 1,5 0,03 0,8 105 5,0
23Ni-TiO2 51 3,5 0,06 1,8 592 22,8
35Ni-TiO2 52 9,2 0,16 3,8 1090 35,3

Fonte: Autor

C.3 Determinação do níquel suportado por espectroscopia

de raios-X por dispersão em energia

O catalisador 35Ni-TiO2-400 foi caracterizado por espectroscopia de raios-X por dispersão em
energia (EDS). A medida foi realizada em alta magnificação (1000x) em cinco posições diferen-
tes da amostra e uma em baixa magnificação (100x). A medida de EDS determina a proporção
entre os elementos presentes na amostra. Devido que o oxigênio não é adequadamente quantifi-
cado por EDS, foi calculada a relação (𝑓Ni) entre a massa de níquel (Ni) e a soma das massas de
níquel (Ni) e titânio (Ti) determinadas na medida. Esse valor foi convertido, por equivalência,
a teor mássico do níquel no catalisador (𝑤Ni), segundo Equação 159. Nessa Equação MTiO2 e
MTi são as massas molares do oxido de titânio e do titânio, respectivamente.

𝑤Ni = 1MTiO2MTi ( 1𝑓Ni
− 1) (159)
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D Método de cromatografia gasosa e cro-
matogramas exemplo dos padrões e das
alíquotas
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Descrição do método de cromatografia gasosa

GC system 7890A (Agilent Technology), com autosampler 7693 (G4513A).

Equipamento:
Detector: FID

Coluna: HP-Innowax. ID: 0.25 mm, cumprimento: 30 m.
Límite de temperatura: -20°C a 260°C.

Liner: Agilent Focus Liner, com lã de quartzo desativada (860 μL)

Metodo

Injeção:

Volume de injeção: 0.5 μL
Tempo da seringa no injetor: 0.1 min
Solvente para lavagem: água
Lavagens antes de injeção: 8
Lavagens após injeção: 7

Injetor:
Temperatura: 250°C
Modo: split
split ratio: 50:1
gás: Hélio

Coluna: Fluxo: 1.7 mL/min
modo: Volume constante

Detector:

Temperatura: 300°C
Combustível 35 mL/min
Hidrogênio: 300 mL/min
Oxigênio: 25 mL/min
Gas maker
He: 25 mL/min

Programa:

Temperatura inicial: 90°C
Manter em 90°C: 1 min
Taxa de aquecimento: 30°/min
Temperatura final: 230 °C
Manter temperatura: 2 min
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E Gráficos do ajuste dos parâmetros demo-
delos

Este apêndice apresenta alguns dos resultados do ajuste dos modelos aos dados experimentais.

Tabela 28 – Resultados do teste significância dos parâmetros do Modelo 11, com nível de sig-
nificância de 0,05

Parâmetro Fmodelo FtabEsr 10 056,4 3,9KAL 4428,3 3,9KH2 778,0 3,9KGVL 64,7 3,9Keq 34,4 3,9
Para cada parâmetro foi derivado um modelo alternativo derivado do modelo 11 sem
o termo contento o parâmetro. Os dois modelos foram comparados segundo a meto-
dologia de modelos aninhados (seção 3.5.5). Fonte: Autor.
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